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RESUMO

O presente trabalho realizou uma analise exergética de cinco configuragdes da coluna deisobutanizadora com etano
como impureza na alimentagdo: o processo convencional (PC) e quatro variantes intensificadas: condensador
duplo (DC), recompressao de vapor (RV), recompressao de vapor com preaquecimento de topo (RVCA) e bottom
flashing (BF). As simulagdes foram conduzidas no Aspen Hysys® e os dados exportados para o Microsoft Excel®,
onde os célculos exergéticos foram realizados. Nas configuragdes PC e DC, o refervedor mostrou-se a principal
fonte de irreversibilidade, representando mais de 70% da exergia destruida. Nas alternativas com bombas de calor,
as maiores perdas estdo associadas ao trabalho de compressao e a integracdo térmica com a corrente de fundo. A
configuracdo BF apresentou o menor TAC e as maiores eficiéncias exergéticas (18,18% global e 1,36% de
separacdo), enquanto a RVCA superou a RV pela redugdo das irreversibilidades do compressor via
preaquecimento do vapor de topo, consolidando ganhos simultaneos no desempenho exergético e econdomico.

Palavras-chave: Aspen Hysys®, Exergia, Intensificagdo de Processos, Deisobutanizadora.

1. Introducao

O isobutano (iC4) possui grande relevancia industrial por ser empregado na producao de alquilatos de alta
octanagem, compostos que contribuem para a obtengdo de combustiveis mais limpos. No entanto, em escala
industrial, a coluna deisobutanizadora exige um grande aporte energético (Xia et al., 2026), consequéncia direta
do alto reciclo exigido pela dificuldade inerente de separar o iC4 de seu isdmero, o n-butano (nC4), cujos pontos
de ebulicdo sdo proximos: 261,43 K e 272,65 K, respectivamente. Dessa forma, em busca de maior eficiéncia
energética e menor dependéncia de combustiveis fosseis, a intensificagdo de processos (IP) surge como uma
abordagem de engenharia que oferece solugdes inovadoras para aprimorar a eficiéncia operacional e a seguranca,
reduzir custos e o tamanho dos equipamentos, além de contribuir para o avanco de praticas industriais mais
sustentaveis (Figueiredo e Prata, 2025).

Particularmente, para o sistema de separagao iC4/nC4, diferentes estratégias de intensificacdo de processos
(IP) ja foram reportadas para diferentes condigdes operacionais (e.g., composi¢do, vazao, pressio, entre outras).
Luyben (2013) investigou a possibilidade de modernizar uma coluna deisobutanizadora com resquicios de etano
na alimentag@o a partir da implementacdo de um sistema de condensador duplo (do inglés, dual condenser),
revelando uma melhora de aproximadamente 2% no custo total anual (TAC) e de 4,6% no consumo energético em
relagdo ao processo original. Contudo, essa alternativa s6 se mostra atrativa quando a pressdo impacta de forma
consideravel a volatilidade relativa. Complementarmente, Coelho et al. (2026) avaliaram a possibilidade de
integrar a recompressdo de vapor com e sem pré-aquecimento de topo (RVCA e RV, respectivamente) a essa
mesma configuragdo, com a finalidade de aproveitar o calor desperdicado no condensador para suprir
integralmente a energia requerida no refervedor. Os resultados indicaram que o pré-aquecimento era essencial para
reduzir o trabalho de compressdo necessario para viabilizar a troca térmica. Quanto a viabilidade econdmica, a
RVCA mostrou-se mais vantajosa a longo prazo (10 anos) em relacdo ao processo convencional, enquanto a RV
também apresenta ganhos, porém pouco expressivos. Adicionalmente, destacou-se a possibilidade de se reduzir
em até 66% as emissdes de CO: associadas a coluna. Ja Diez et al. (2009) mensuraram a aplicabilidade de
diferentes bombas de calor (e.g., recompressao de topo, bottom flashing e bomba de calor por absorcdo) em um
sistema contendo exclusivamente iC4 e nC4, revelando que o melhor desempenho econdémico foi obtido com a
implementagdo do bottom flashing, no qual a corrente de fundo ¢ despressurizada e utilizada para resfriar o produto
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de topo. Nessa mesma diregdo, Fonyo e Benkd (1998) compararam diferentes configuragdes de bomba de calor
aplicadas a separac@o de iC4/nC4 na presenga de alcanos C3 e C5, concluindo que bombas de calor bem projetadas
superam economicamente 0 processo convencional.

Apesar do expressivo avango na proposi¢do de novas tecnologias aplicadas a coluna deisobutanizadora,
grande parte dos estudos concentra-se na avaliagdo econOmica, deixando em segundo plano a analise do
desempenho energético detalhado intrinseco ao processo. Operagdes industriais envolvem fundamentalmente
conversdes de energia, de modo que uma caracterizagao energética mais completa pode ser obtida pela aplicacdo
conjunta da primeira e da segunda leis da termodindmica por meio do conceito de exergia, que permite mensurar
tanto a qualidade da energia quanto a irreversibilidade associada as transformagdes em sistemas reais. Desse modo,
o presente trabalho propde uma analise exergética da coluna deisobutanizadora operando com etano (C2) como
impureza na alimentacdo, contemplando, além do processo convencional, as estratégias de intensifica¢do ja
reportadas por Luyben (2013) e Coelho et al. (2026), bem como uma configuragdo adicional de bottom flashing,
de modo a compor uma avaliagdo energética mais completa e sistematica das alternativas estudadas, corroborando
os resultados econdmicos ja reportados.

2. Metodologia

O presente trabalho possui carater tedrico-computacional, sendo fundamentado na proposi¢do e avaliagdo
exergética-econdmica de cinco arranjos da coluna deisobutanizadora com etano como impureza na alimentagao,
abrangendo os esquemas ja reportados por Luyben (2013) e Coelho et al. (2026), bem como uma configuragdo de
bottom flashing ainda ndo explorado para essa condi¢@o. As simulagdes foram conduzidas no Aspen Hysys® V15,
enquanto os calculos exergéticos e econdmicos foram realizados no Microsoft Excel® a partir dos dados
exportados do simulador. O pacote termodindmico adotado foi o Chao-Seader, recomendado para hidrocarbonetos
leves em condi¢des de pressdo inferiores a 10,33 MPa e temperatura entre 255,37 K e 530 K, faixa plenamente
atendida pelas condi¢Ges simuladas e consistente com os estudos de referéncia (Luyben, 2013; Coelho et al., 2026).

2.1. Processo convencional e versées intensificadas

A coluna original do processo convencional (PC) proposta por Luyben (2013) consiste em uma coluna
composta por 50 pratos e didmetro interno (DI) de 2,89 m, cuja alimentagdo (322 K; 820 kPa; 500 kgmol/h;
composicao de 2/49/49%mol de C2/nC4/iC4) ¢ realizada no prato 25. A coluna opera com pressdo de topo de
783,7 kPa e com uma queda de pressdo de 40,7 kPa. Os produtos de topo e de fundo apresentam composicao de
3,92/4,81/91,27%mol e 0/95/5%mol de C2/nC4/iC4, respectivamente.

A partir dessa configuragdo, tem-se a possibilidade de avaliar quatro variantes intensificadas, mantendo as
mesmas condigdes de alimentagdo e especificagdes de pureza dos produtos em todos os casos. As quatro
configuracdes alternativas estdo ilustradas na Figura 1 e s@o descritas a seguir:

. Processo com um Sistema de Condensador Duplo (DC): consiste na reducéo da pressdo de topo da coluna
para 689 kPa, o que minimiza o aporte energético no refervedor (Luyben, 2013) e a razdo de reciclo, diminuindo
o didmetro da coluna para 2,81 m. Contudo, nem todo o vapor ¢ condensado no primeiro condensador, sendo
necessario um segundo condensador operando com agua gelada (do inglés, chilled water) para condensar a fragao
mais rica em etano.

. Processo Intensificado com Recompressdo a Vapor (RV): aproveita o calor desperdigado no condensador
do PC por meio da pressurizagdo do vapor de topo até aproximadamente 5442 kPa (Coelho et al., 2026),
requerendo um compressor de dois estagios para respeitar a razao de compressao maxima de 4 por estagio (Couper
et al., 2012). O vapor pressurizado troca calor com a corrente de fundo e ¢, em seguida, despressurizado e
condensado, retornando as condi¢des originais de operagdo das correntes de refluxo e destilado.

. Processo Intensificado com Recompressdo a Vapor e Preaquecimento de Topo (RVCA):
semelhantemente a RV, o vapor de topo ¢ pré-aquecido até 344,2 K antes da pressurizagdo, reduzindo a razdo de
compressdo para aproximadamente 3,17 (Coelho et al., 2026). Com o objetivo de intensificar a integracao
energética, o calor residual ainda presente na corrente pressurizada, apds a troca térmica com a corrente de fundo,
¢ aproveitado para o pré-aquecimento do proprio vapor de topo, antes de este ser despressurizado e condensado.

o Processo Intensificado com Bottom Flashing (BF): Nesta configuragdo, a corrente de fundo da coluna ¢
despressurizada até 358 kPa, reduzindo a temperatura de ponto de bolha do liquido para valores inferiores a
temperatura de ponto de orvalho do vapor de topo. Dessa forma, o liquido de fundo despressurizado troca calor
com a corrente de topo, sendo completamente vaporizado. Em seguida, é recomprimido e resfriado as condi¢des
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originais. A fragdo vaporizada retorna a coluna como boilup, enquanto a fragéo liquida € retirada como produto de
fundo.

Todas as configuracdes obedecem a heuristicas industriais para maior aderéncia as condi¢des reais de
operacdo, como: diferenca minima de temperatura (minimum approach) de 10 K em refervedores e trocadores
externos e de 5,6 K em condensadores (Turton et al., 2018 e Couper et al., 2012); eficiéncia politropica do
compressor de 72% (Coelho et al., 2026); auséncia de condensagdo do vapor durante a pressurizacio; e temperatura
de descarga inferior a 523 K (Jensen et al., 2015).

Figura 1 — Fluxogramas dos processos: (A) PC, (B) DC, (C) RV, (D) RVCA, (E) BF.
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2.2. Andlise Exergética

A exergia pode ser definida como o maximo trabalho util que pode ser obtido quando um sistema ¢ levado
ao equilibrio com um ambiente de referéncia, denominado estado morto (definido como 298 K e 101,3 kPa neste
trabalho). Essa abordagem termodindmica fornece uma métrica consistente para se avaliar a degradagdo da energia
e quantificar as irreversibilidades inerentes a processos reais. Sob condigdes de temperatura e pressdo constantes,
a exergia esta diretamente relacionada a variagio da energia de Gibbs, a qual representa o limite tedrico de trabalho
util que pode ser extraido de um sistema (Kota, 1985). Assim, a analise exergética pode ser interpretada como uma
generalizacdo da energia de Gibbs para sistemas reais em interagdo com o ambiente. Do ponto de vista matematico,
considerando que a contribuicdo dos efeitos nucleares, eletromagnéticos, de tensdo superficial, cinéticos e
potenciais sdo despreziveis, a expressdo para a exergia especifica pode ser escrita conforme a Equacao (1):

Q)

na qual, € representa a exergia fisica, associada aos efeitos térmicos e mecanicos que provocam desvios de
temperatura ¢ pressdo em relagdo a um estado de referéncia, enquanto €, corresponde a exergia quimica,
relacionada as diferencas de composi¢cdo entre o sistema e o estado morto, bem como a ocorréncia de reagdes
quimicas (Hinderink et al., 1996). No presente estudo, a parcela de exergia quimica foi desconsiderada, tanto por
simplifica¢do quanto pela auséncia de reagdes no processo de separacdo analisado (Mangili; Maia, 2020). Dessa

forma, € — e, portanto, € — para uma corrente material pode ser determinada conforme a Equagao (2):

E=¢gpt+¢g
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gg=m-[(h— h,)— T, (s —s,)] )
Em que /4 e A, correspondem a entalpia especifica nas condi¢des do sistema e no estado morto, respectivamente,
expressas em kWh/kg. De forma andloga, s e s, representam a entropia especifica nessas mesmas condi¢des, em
kWh/(kg-K). A temperatura do estado morto ¢ indicada por 7,, enquanto m denota a vazdo massica, em kg/h.
Ademais, deve-se incluir as parcelas referentes aos fluxos térmicos e de trabalho mecanico/elétrico. Com isso, o
balanco exergético combinando a primeira e a segunda lei ¢ dado pela Equacao (3):

ZéFin+ZQk( _%)_ZWZZéFout+ZéDest (3)

sendo Y €ri, € Y Eroue O fluxos totais de exergia associado as correntes de entrada e de saida do volume de controle,
respectivamente. O termo Y O (1 — T,/Ty) representa a exergia transferida por calor a uma temperatura Ty, enquanto
>'W corresponde ao trabalho ttil envolvido no processo, ambos expressos em kW. Por fim, Y €p,; denota a exergia
destruida (em kW) em funcdo das irreversibilidades, diretamente relacionada a geragdo de entropia.

Existem duas abordagens principais para o calculo da eficiéncia exergética: a global (Equagdo 4), que
oferece uma visdo holistica da degradagdo de energia no volume de controle, e a funcional (Equagéo 5), voltada
especificamente para a eficacia da separagdo. Esta Glltima ¢ geralmente mais rigorosa, pois desconsidera a exergia
que apenas transita pelo equipamento, focando exclusivamente no esforco util de purificagdo. Por essa razdo, seus
valores tendem a ser bastante reduzidos, usualmente inferiores a 10% (Kota, 1985).

__ Exergia Recuperada

NGlobal = x 100 )

Exergia Consumida

Y EFout—2 EFin
i = x 100 5
MFuncional Y &pestt X EFout—X £Fin) ( )

3. Resultados

A Tabela 1 apresenta a exergia destruida por equipamento em cada configuracdo, bem como os resultados
da andlise econdmica (TAC), enquanto a Figura 2 ilustra as eficiéncias funcional e global e a Figura 3 os
fluxogramas exergéticos de cada arranjo. Nas configuracdes PC e DC, nota-se que uma das maiores fontes de
irreversibilidade estd associada ao refervedor, que chega a representar mais de 70% da exergia destruida,
consequéncia do elevado fluxo exergético no qual a corrente de fundo tem sua energia interna ampliada pelo calor
latente do vapor, promovendo sua vaporizagdo (Mangili, 2020). Esse comportamento ¢ evidenciado nos
fluxogramas, nos quais o calor constitui a principal entrada exergética do sistema, 3272,89 kW no PC e 3157,44
kW na DC, associado ao elevado consumo de vapor e, consequentemente, aos maiores custos operacionais (OPEX
de 2,46 e 2,40 M$/ano, respectivamente). Em relagao a DC, a operagdo em menor pressdo reduz a demanda
energética do refervedor, promovendo um leve aumento na eficiéncia global. Esse ganho ¢ parcialmente
contrabalancado pela necessidade de dgua gelada no segundo condensador, que opera abaixo da temperatura de
referéncia (7v); ainda assim, o balanco energético global permanece favoravel a DC. Contudo, essa economia em
quantidade de energia vem acompanhada de uma piora na qualidade exergética no refervedor, o que resulta em
uma reducdo significativa da eficiéncia funcional de separacdo, atingindo cerca de 0,44%. Ademais, o custo
exergético indireto associado aos ciclos de refrigeracdo da chilled water, ndo contabilizado na analise, pode
comprometer ainda mais a eficiéncia termodindmica global dessa configuracao.

Nas configuragdes com bombas de calor, a demanda por utilidades térmicas externas ¢ substituida por
trabalho de compressio, o que elimina o consumo de vapor e reduz os custos operacionais, ainda que a eletricidade
apresente um maior custo. As maiores perdas de exergia estdo associadas a integragdo energética com a corrente
de fundo (26,6-43,4%) e ao trabalho de compressao (23,7-26,4%), decorrentes das irreversibilidades mecanicas
e elétricas do compressor K1 e do atrito interno dos equipamentos. Observa-se, ainda, uma contribuicdo relevante
das valvulas, responsaveis por 7,2 a 12,7% da exergia destruida, em decorréncia da significativa queda de pressao.
O BF destacou-se como a configuracdo mais eficiente termodinamicamente e economicamente, com 0 menor
aporte de trabalho (1855,44 kW), menor exergia destruida (1766,15 kW) e menor TAC (1,69 M$/ano), além das
maiores eficiéncias funcional (1,36%) e global (18,18%). A RV, embora apresente o maior aporte de trabalho
(3145,15 kW) e a maior destruicao de exergia (3003,89 kW), ainda mantém leve vantagem econémica sobre o PC,
uma vez que a supressdo do consumo de vapor no refervedor compensa parcialmente os gastos de eletricidade
associados ao compressor, ainda que sua eficiéncia funcional de separagdo seja reduzida para apenas 0,80% pelas
irreversibilidades introduzidas. Por fim, a RVCA, ao elevar a temperatura de suc¢ao do compressor via integragdo
energética, reduz a razdo de compressdo e, consequentemente, a poténcia requerida (2209,89 kW) e as
irreversibilidades associadas (Waheed et al., 2014), favorecendo o aproveitamento do calor recuperado, atenuando

Realizagio:
@
S ’ABE *
1 Y Q
INSTITUTO ASSOCIAGAO BRASILEIRA

FEDERAL DE ENGENHARIA QUIMICA
Paraiba




IV Congresso Brasileiro em Engenharia de Sistemas em Processos (PSE BR 2026)
03 a 05 de Agosto de 2026, Campina Grande, PB, Brasil

os gradientes térmicos e consolidando ganhos simultineos nas eficiéncias funcional, global ¢ no TAC em relagdo
aRV.

Tabela 1. Exergia destruida por equipamento (kW) Figura 2. Exergia destruida e eficiéncias de cada

e TAC de cada configurag@o. configuragio.
Equipamento PC DC BF RV RVCA i Exergia Destruida ~ =@=Eficiéncia Funcional ~ =@==Eficiéncia Global
Col 4722 4164 4724 4722 4722 3600 1
Cond 481,6 360,5 1534 118,1 76,9
Reb 1881,8 19383 - - - 3000 16
Dual Cond - 46,4 - - -
Mixer - 1,0 - - - 2400 w
Val - - 204,6 380,3 150,7 . 10
K1 - - 4655 7306 5000 Z 1800 : o
HX - - 470,0 1302.5 875,0 — 7
PH - - - - 31,3 1200 . 4
Exergia destruida 2835,7 2762,7 1766,1 3003,9 2106,3 500 :
CAPEX (M$/ano)* 022 022 0,78 1,08 0,92 !
OPEX (M$/ano)* 246 240 0091 1,54 1,08 0 5 BB = " — -2
TAC - 10 Anos
(MS/ano)* 2,68 2,62 1,69 2,62 2,00

(*) Analise econdmica conforme Coelho et al. (2026)

Figura 3. Fluxogramas exergéticos (kW) das configuragdes: (A) PC, (B) DC, (C) BF, (D) RV e (E) RVCA
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4. Conclusdes

O presente trabalho realizou uma andlise exergética de cinco configuragdes da coluna deisobutanizadora
operando com etano como impureza na alimentagdo, abrangendo o processo convencional e quatro variantes
intensificadas (DC, RV, RVCA e BF). Os resultados mostraram que, embora as estratégias de intensificagdo
promovam redugdes relevantes na demanda energética global, as irreversibilidades associadas ao trabalho de
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compressdo e aos gradientes térmicos introduzidos pelas bombas de calor limitam os ganhos exergéticos efetivos.
A configuracdo BF destacou-se como a mais eficiente termodinamicamente ¢ economicamente, alcangando as
maiores eficiéncias global (18,18%) e funcional de separagio (1,36%), bem como o menor TAC (1,69 M$/ano),
em razdo do menor trabalho de compressdo requerido. A RVCA, por sua vez, superou a RV ao reduzir as
irreversibilidades do compressor por meio do pré-aquecimento do vapor de topo, promovendo ganhos simultdneos
no desempenho exergético e econémico (TAC de 2,00 M$/ano frente a 2,62 M$/ano da RV). A DC, apesar de
apresentar leve vantagem energética global em relacdo ao PC, revelou limitagdes exergéticas relevantes associadas
ao uso de agua gelada e a degradacdo da qualidade energética no refervedor. Em conjunto, os resultados reforcam
que a analise exergética, aliada a avaliacdo econdmica, constitui uma metodologia robusta para a avaliacdo
criteriosa de processos de separagdo, permitindo identificar as principais fontes de irreversibilidade e orientar o
desenvolvimento de configuragdes industriais mais eficientes e sustentaveis.
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