| Congresso Nacional de Engenharia de
Petroleo, Gas Natural e Biocombustiveis

Il Workshop de Engenharia de Petréleo

Um modelo de programacéao néao-linear considerando CDU, FCC, HDT e
DCU no planejamento de refinarias

Leonardo de Padua Agripa Sales®, Prof. Dr. Bruno de Athayde Prata®

! Universidade Federal do Ceara, Centro de Tecnologia — leonardosales@alu.ufc.br
% Universidade Federal do Ceara, Centro de Tecnologia, Programa de Mestrado em Logistica e Pesquisa
Operacional — baprata@ufc.br

RESUMO

O presente artigo busca auxiliar o processo de tomada de decisbes em uma refinaria
através da otimizacdo dos fluxos pertinentes ao refino. S&o justificados os motivos de
serem utilizados modelos matematicos para a otimizacdo dos fluxos em uma refinaria.
Também sao justificados os motivos pelos quais foi adotado uma abordagem n&o-linear e
explanam-se os ciclos da industria de refino com relacdo a modelos lineares e néao-
lineares. E detalhado o fluxo de dados proposto, que busca a facilidade de manuseio do
modelo. Em seguida, apresenta-se a metodologia adotada para o desenvolvimento de um
modelo ndo-linear com base na Refinaria de Paulinia que maximiza o lucro total.
Descreve-se a funcédo objetivo, restricdes, varidveis e parametros utilizados. Para a
resolucdo do modelo, utilizou-se o Global Solver do pacote computacional LINGO. Com
base nos gréaficos gerados pela exportacdo da solugcdo para o Microsoft Excel, foram
interpretados os resultados obtidos. O modelo permitiu uma analise minuciosa das
variaveis envolvidas através do equacionamento detalhado dos processos e da
informacao obtida nos gréficos.
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1. INTRODUCAO

Em uma refinaria, as caracteristicas
requeridas de um produto séo fixadas.
Entretanto, o 0Oleo cru  possui
caracteristicas que dependem de sua
origem. Entdo, se o 6leo cru varia e 0s
produtos séo fixos, a refinaria deve ser
capaz de concilid-los. Uma refinaria
consiste de multiplos processos que
dividem, misturam e reagem centenas de
tipos de hidrocarbonetos, compostos
organicos e metdlicos, com o objetivo de
obter produtos lucrativos.

Por outro lado, a refinaria sofre com
0s aumentos dos precos do barril, com os
avancos nas restricbes ambientais, e a
pressdo dos consumidores por precos
baixos, trabalhando entdo com baixas
margens de lucro. Logo, € vital para uma
refinaria operar no seu 6timo e buscar

oportunidades de aumentar seu lucro.
Entretanto, sem alguma simulacao
computacional, obter um plano de
producdo de boa qualidade ndo é uma
tarefa facil.

Desde a invengdo do algoritmo
Simplex por Dantzig em 1947, muitos
modelos matematicos computacionais
tentaram resolver problemas especificos
de uma refinaria, como o blending da
gasolina, o planejamento e o scheduling
da refinaria [BODINGTON & BAKER,
1990; PINTO et al, 2000; LI et al, 2005;
MENEZES et al, 2003]. Através de
modelos lineares, néo-lineares, e
heuristicas, estes autores esforcaram-se
para modelar elementos-chave de uma
refinaria e obter seu 6timo. Entretanto, ha
uma falta de uma otimizacdo global do
planejamento da refinaria, especialmente
utiizando programacgéo nao-linear, que
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considere 0s varios processos internos e
suas nuancias.

Os resultados obtidos da otimizagéo
sdo complexos em seu entendimento,
mais ainda quando o tomador de decisdo
nao trabalha diretamente com os
processos internos. Neste artigo €
proposto uma interface  amigavel
utilizando o Microsoft Excel para coletar
os dados dos resultados e transforma-los
em informacdes Uteis e cruciais ao
tomardor de deciséo.

De acordo com Shobrys & White
[2000], h& um ciclo entre modelos
lineares e n&o-lineares na industria
petrolifera. Quando modelos lineares sao
considerados inadequados, ha um
aumento na contratacdo e no
desenvolvimento de habilidades da méo-
de-obra para o0 entendimento dos
modelos ndo-lineares. Os beneficios do
periodo inicial de uso justificam a
implementacdo. A perda ou o atrito da
equipe e das habilidades causa o retorno
aos modelos lineares. O modelo proposto
no presente artigp ¢é nao-linear,
almejando balancear facilidade de uso,
sem perder os resultados precisos da
programacdo né&o-linear, considerando
unidades de destilacdo de crus (CDU),
unidades de cragueameno catalitico
fluido (FCQ), unidades de
hidrotratamento (HDT), e unidades de
coqueamento retardado (DCU).

2. METODOLOGIA

A metodologia em proposi¢éo prima
por obter um planejamento da producéo
em uma dada refinaria que maximize 0s
lucros, considerando restricoes
operacionais. Mais adiante, a notagéo
usada para a concepc¢ao do modelo sera
apresentada.

Através da interface do Excel, os
dados necessarios para resolver o
modelo sédo alimentados. Estes dados
sdo importados ao modelo matematico
através do LINGO, e o modelo ¢é
solucionado, obtendo resultados que séo
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exportados ao Excel e traduzidos em
informacdes, as quais habilitam analise
dos tomadores de decisdo. Na Figura 1 é
ilustrada uma visdo esquemaética do fluxo
de dados proposto.

*0s dados séo *0 LINGO . *Osresultados sdo

importados do encontra os exportados para o
Excel para o valores dtimos Excel e traduzidos
modelo em informacéo

Figura 1: Esquema do fluxo de dados
proposto.

O esquema de refinaria utilizado foi
o da Refinaria de Paulinia (REPLAN),
representado na Figura 2. Ela contém
guatro unidades principais: a unidade de
destilacdo, a unidade de cragueamento
catalitico  fluido, a unidade de
coqueamento retardado, e a unidade de
hidrotratamento. Cada unidade pode ter
multiplas campanhas, que significa
diversas configuracdes de parametros
operacionais.

A destilacdo separa o 6leo cru em
oito intermediarios: gas liquefeito de
petréleo (LP1), nafta leve (NL1), nafta
pesada (NP1), gasoleo leve (DL1),
gasbleo pesado (DP1l), e querosene
(QUL1). Devido a sua leveza, sao
comumente misturados diretamente.
GasoOleo de vacuo (GO), residuo
atmosférico (RA1) e residuo de vacuo
(RV1) devem primeiramente ser tratados
em unidades de processo antes de
serem misturados. As unidades de
destilacdo a vacuo e atmosférica foram
consideradas uma s6 unidade. A
transferéncia dos intermediarios para
dentro e fora da refinaria pode ser
considerado em qualquer ponto do fluxo.

Algumas  simplificagcbes  foram
utilizadas. O coque é totalmente utilizado
para geracéo de energia interna, logo ele
nado € considerado um produto. Alguns
produtos, devido a sua baixa producdo,
foram desprezados. A mistura dos
componentes é considerada ideal, ou
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seja, a soma dos volumes ndo varia com conjuntos, parametros, Vvariaveis de
0S componentes misturados. decisdo, varidveis de processo, funcéo
A notacdo do modelo é apresentada objetivo e restricdes.

)

a seguir. Ela é dividida em indices e
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Figura 2: Modelo da refinaria.

indices e conjuntos p € P: conjunto de produtos finais da
refinaria.

Os indices e conjuntos s&o os u € U: conjunto de todas as unidades da
seguintes: . . . refinaria.

0 € O: conjunto de Oleos utilizados na d € U: subconjunto das unidades de

refinaria. destilac&o da refinaria.

w € U: subconjunto das outras unidades

da refinaria.
c € C: conjunto das campanhas

disponiveis para a destilacao na refinaria.

i € I: conjunto de fragdes intermediarias

produzidas na destilacdo e em outros
processos (exceto destilagc&o).

k € 1. subconjunto de fragbes .

. L . . e € E: conjunto das campanhas
intermediarias produzidas na destilacao. dgi L q
t € I subconjunto de fracdes isponiveis para 0s outros processos da
. . . refinaria.

intermediarias produzidas em outros

processos.
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Parametros

Os parametros séo os seguintes:
RDTo 4 ck: fracdo volumétrica do
intermediario k, que pertence ao 6leo o,
processado na campanha ¢ na unidade
de destilacéo d.

SPCo dck: massa especifica do
intermediario k, que pertence ao 6leo o,
processado na campanha ¢ na unidade
de destilacéo d.

SULy g ck: teor de enxofre do intermediario
k, que pertence ao 6leo o, processado na
campanha c na unidade de destilacéo d.
VIS, 4ck: Viscosidade do intermediario K,
gue pertence ao 6leo o, processado na
campanha c na unidade de destilagéo d.
RPRiw.te: fracdo volumétrica do
intermediario processado t, que €
originado do intermediario i, processado
na campanha e na unidade w.

RPRy e fator de transferéncia do enxofre
para o intermediario i, processado na
campanha e na unidade w.

SPCy te: massa especifica do
intermediério t, processado na campanha
e na unidade w.

IVlyte: indice de viscosidade do
intermediério t, processado na campanha
e na unidade w.

OCTi: numero de
intermediario .

FOC;. fator de realce da octanagem do
intermediario .

SULmaxp: teor de enxofre maximo do
produto p.

OCTminp: NUMero de octanagem minimo
do produto p.

IVIminp: Minimo indice de viscosidade do
produto p.

IVImax,p: maximo indice de viscosidade do
produto p.

VTR;: carga do intermediario i que entra
ou sai da refinaria.

POS,: preco do 6leo o.

PPS,: preco do produto p.

CDSy: custo de operacéo do processo de
destilacao d.

CPS,,: custo operacional da unidade w.

octanagem do
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VOLpino: Volume minimo do 6leo o a ser
processado.

VOLaxo: Volume maximo do 6leo o a ser
processado.

CDTming: Volume minimo de destilacdo da
unidade de destilacéo d.

CDTmaxd: volume maximo de destilagio
da unidade de destilacao d.

CPRuminw: volume minimo de processo da
unidade w.

CPRmaxw: volume méaximo de processo da
unidade w.

MKCin,p: mercado minimo do produto p a
ser atendido pela refinaria.

MKCmax,p: mercado maximo do produto p
a ser atendido pela refinaria.

Variaveis de decisao

As variaveis de decisdo sdo as
seguintes:
QDTo4c: volume do Oleo destilado o,
processado na campanha c na unidade
de destilacao d.
QPRiwe: volume do intermediario i
processado na unidade w através da
campanha e.
QBLijp: volume do
transferido ao produto p.

intermediario i

Variaveis de processo

As  variaveis intrisecas  aos
processos sao as seguintes:
SPC,: massa especifica total referente a
unidade w.
SUL,: teor de enxofre total referente a
unidade w.
PDTx: volume do
produzido na destilacéo.
PPR:: volume do intermediario t produzido
na unidade de processo.
SPC;: massa especifica do intermediario i

intermediario k

produzido.
SUL;: teor de enxofre do intermediario i
produzido.
IVIi: indice de viscosidade do

intermediario i produzido.
ESTi: volume do intermediario i que é
estocado.
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PBL,: volume do produto p obtido pela
mistura dos intermediarios.

SPC,: massa especifica do produto p
obtido pela mistura dos intermediarios.
SUL,: teor de enxofre do produto p obtido
pela mistura dos intermediarios.

Funcéo objetivo

A funcao objetivo é a seguinte:

max Z =) PPS_ -PBL,-> POS, -QDT,-
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IVlp: indice de viscosidade do produto p-
obtido pela mistura dos intermediarios.
OCT,: numero de octanagem do produto
p obtido pela mistura dos intermediarios.

> CDS,-QDT, - Y CPR,-QPR,  [1]

peP 00 deU wel
Restricdes
As restricdes sdo as seguintes:
QDT,,=> QDT,,. V 0e0O,deU [2a]
ceC

QDT,=> QDT,, V deU [2b]

0e0
QDT,=>.QDT,; V 0eO [2¢]

deU
QDT => QDT, (3]

00

PDT, =VTR, +>.>" > QDT,,.-RDT 4., V kel [4]

0eOdeU ceC

Z Z Z(QDTo,d,c : RDTo,d,c,k +VTRk) : SI:)Co,d,c,k

_ 0e0deU ceC
SPC
K=

vV kel (5]

PDT,

> > (QDT, . -RDT, 4 +VTR)-SPC, 4.\ -SULy 4

vV kel (6]

SUL _ 0e0deU ceC
K =

PDT, - SPC,
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ZZ Z(QDTo,d,c ) RDTo,d,c,k +VTRk) ’ IVlo,d,c,k

IVIk _ 0e0deU ceC o7 Vv kel [7]
k
QPRW:Z ZQPRLW,e v weU 8]
ecE el

> > (QPR,,. +VTR))-SPC,

SPC,, =<l &<E oFR vV weU [9]

W

Z Z(QPRi,w,e +VTRi ) : SPCI . SULI

SULW _ el eeE vV weU [10]
QPR_-SPC.

PRD, =VTR, +> > > QPR,,.-RPR,,.. V tel [11]

iel weU ecE

EXP, =Y RPR,,.. V welU,iel,ecE [12]

teT

SuL,,, => FsSU,,-SUL, V weU,tel [13]

teT

SUL, = suL,,, '[Z > (QPR,,. -RPR .. +VTRt)-SPCWYLej VvV otel [14]

wel iel ecE

PBL,=> QBL,, V peP [15]
iel
> QBL,, - SPC;
SPC, = YV peP [16]
PBL

p

> QBL, , -SPC; - SUL,

SUL, = V peP [17]
P PBL,-SPC,
D QBL; , - IVI,
VI, == V peP [18]
PBL

p
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> QBL; ,-OCT; - FOC,

OCT, = S OBL_-FOC vV peP [19]
=
EST = PDT, + PPR, +VTR, - > QPR - ;QBLi,p [20]
CDT = ;J:CDS(, -QDT, [21]
CPR = ZU:CPRW -QPR,, [22]
CCP = Zo: POS, -QDT, [23]
RVP = PPS_-PBL, [24]

peP

A funcdo objetivo [1] maximiza o
lucro da refinaria subtraindo a receita das
despesas. O primeiro termo € a receita
gerada pelos produtos vendidos. O
segundo termo representa 0 custo da
compra de O6leo cru. O terceiro termo
refere-se ao custo operacional total das
unidades de destilacdo da refinaria. O
quarto termo refere-se ao custo
operacional total das unidades de
processo, exceto destilacéo.

O conjunto de restricdes [2a], [2b]
e [2c] sdo similares. O primeiro refere-se
ao volume de dleo destilado o na unidade
de destilacdo d, o segundo refere-se ao
volume total destilado na unidade d, e o
terceiro o volume total destilado do oOleo
0. A restricdo [3] refere-se ao volume
total de 6leo cru que entra na refinaria.

O conjunto de restricoes [4] refere-
se ao volume de Odleo destilado
(intermediario) k que sai do processo de
destilacdo. Estes intermediarios possuem
diferentes propriedades entre eles e os
O0leos crus, logo o0s conjuntos de
restricbes [5], [6] e [7] determinam a
massa especifica, teor de enxofre, e
indice de viscosidade de cada
intermediario k, respectivamente.

Similar a [2b], o conjunto de
restricbes [8] refere-se ao volume total

processado na unidade w. Os conjuntos
[9] e [10] representam a massa
especifica e teor de enxofre de cada
unidade w, o qual é relacionado a qual
intermediario entra na unidade.

O conjunto de restricbes [11] é
similar ao [4]. Ele determina a fracao
volumétrica do intermediario t, o qual é o
produto de uma reacédo do intermediario i.
Ao longo da reacdo, ha uma expansao,
especialmente no cragueamento. Ao
longo da expansé&o, ha mudancas no teor
de enxofre, sendo redistribuido entre os
intermediarios produzidos. A expansao
do intermediario i na unidade w é
determinada no conjunto de restricoes
[12]. O teor de enxofre no intermediario t
€ determinado pelos conjuntos [13] e
[14].

Os intermediarios produzidos ou
destilados i sdo ou misturados ou
estocados. O conjunto de restricdes [15]
determinam que o volume de cada
intermediario transferido para o blending
do produto é o volume do produto,
reafirmando a mistura ideal ja discutida.
Os conjuntos de restricdes [16], [17], [18],
e [19] determinam as propriedades do
produto: massa especifica, teor de
enxofre, indice de viscosidade, e nimero
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de octanagem. O conjunto [20] refere-se
aos intermediarios que serdo estocados.

Os conjuntos de restricbes [21],
[22], e [23] estabelecem o0s custos
operacionais de destilagdo, os custos
operacionais de outras unidades exceto
destilacdo, e o custo da compra de oleo
cru, respectivamente. O conjunto [24]
determina a receita gerada pela venda
dos produtos.

3. RESULTADOS E DISCUSSAO

Foi elaborado um modelo de
programacao nao-linear com base na
REPLAN. Os parametros utilizados na
refinaria foram extraidos de [BUENO,
2003].

@) modelo nao-linear foi
implementado no solver comercial LINGO
15.0. Dentre os solvers disponiveis no
pacote, foi utilizado o Global Solver, o
gual combina uma série técnicas de
range bounding e técnicas de range
reduction em uma estrutura de branch-
and-bound a fim de encontrar a solucéo
global para modelos né&o-lineares nao-
convexos. Solvers nao-lineares
tradicionais costumam ficar presos a
solucbes subdtimas, chamadas locais.
Através do particionamento em modelos
menores e convexos, 0 Global Solver
permite encontrar a solucao 6tima global
do modelo.

O modelo contém 1703 variaveis,
das quais 1476 séo lineares e 188 nao-
lineares. As restricdes totalizaram em
227, das quais 125 séo lineares e 102
s&o nédo-lineares. Dado um limite de 72h
de execucédo, foi encontrado um oOtimo
local, cujo valor foi de 37,165 mil ddlares
por més.

Como descrito, o LINGO exporta os
valores das variaveis para uma planilha
Excel, o qual pode de imediato desenhar
gréficos que facilitem a visualizagdo da
solucéo.

Na Figura 3 é ilustrado o grafico das
fracbes de cada Oleo comprado. Na
Figura 4 observa-se a utlizacdo da
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capacidade total da torre de destilag&o.

Vale ressaltar que o volume percentual
das unidades tem como base o volume
atil. Na Figura 5 é ilustrado em que
campanha cada tipo de 6leo € destilado.

z .. Alb: E
Oleos adquiridos | “xere’

7%

Bonny Leve
14%

Condensado
Argelino

- 14%
Marlim P-18

65%

Figura 3: FracGes de 6leo cru adquirido.

Uso da unidade de destilagao
100%

Vazio

90%
80%
70%
60% Marlim P-
18
50%

40%

0
0% Condensado

Argelino

0% | AbacorzNote

Figura 4: Porcentagem de utilizacao da
torre de destilacao.
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Volume utilizado nas campanhas (m?)
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[ |
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Figura 5: Volume destilado em cada
campanha.
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Além da unidade de destilacéo,
foram desenhados graficos relacionando
a capacidade total com os intermediarios
ali presentes para as unidades de
cragueamento (Figura 6), hidrotratamento
(Figura 7) e coqueamento (Figura 8).

Uso da unidade de craqueamento

NLK

90%

80%
GO1

70%

60%

50%

40%

30%

20%

10%

0%

Figura 6: Porcentagem de utilizacdo da
unidade de cragueamento.

Uso da unidade de hidrotratamento
100%
90%
80%

Vazio

70%
60%
50%
20%
30%
20%
10%

Gk

.

Figura 7: Porcentagem de utilizacdo da
unidade de hidrotratamento.

0%

Uso da unidade de coqueamento

100%
90%
80%
70%
60%
50%
40%
30%
20%
10%

0%

Figura 8: Porcentagem de utilizacdo da
unidade de coqueamento.
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Na Figura 9 é ilustrado a utilizacao
do estoque, no qual ficam armazenados
0s intermediarios que ndo foram
utilizados por diferentes razdes. O coque
sera majoritariamente queimado para
geracao de energia interna, devido ao
seu baixo valor para venda. Nao é
atraente adicionar o restante dos
intermediarios a nenhum produto, ja que
haveria problemas com as restricbes dos
mesmos.

Uso do estoque

100%
90%
80%
70%
60% NLK
50%
40%
30%
20%
10%

0%

Figura 9: Porcentagem de utilizacdo do
estoque.

Na Figura 10 é ilustrada a fragcéo
dos produtos finais. Observa-se a
producédo inexistente de 6leo combustivel
tipo exportagdo para esta configuracao.

Oleo Comb. | | Gleo Comb.
2A 9A
4% 4%

Querosene
de Aviacdo
7%

Gasolina
24%

0Oleo Comb.
Exp.
0%

Diesel B
37% Nafta
Petroquimica
7%
Diesel E

Produtos obtidos 8%
Figura 10: Fragao dos produtos obtidos.
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Na Figura 11 ¢é lustrada a
formulacdo da gasolina, na qual €
observado que a sua composicao
(volumétrica) e composta
majoritariamente de nafta oriunda do
processo de cragueamento, como
esperado.

Formula¢do da gasolina "

NP1
0%

NFC
81%

Figura 11: Fragcao dos produtos obtidos.
4. CONCLUSOES

O problema proposto consiste em
um modelo ndo-linear de maximizacao do
lucro de uma refinaria, dadas as
restricbes operacionais, econdmicas e de
mercado. O Global Solver, que através
do particionamento em modelos menores
e convexos, encontrou uma solucao
subdtima apés 72h de execucdo. O
modelo permitiu uma analise minuciosa
das variaveis envolvidas através do
equacionamento detalhado das
operagbes e da informacdo facilitada
pelos gréaficos gerados no Excel.

As pesquisas futuras  estéo
concentradas na adicdo de outras
propriedades que possuem restricoes de
mercado ndo consideradas, como
pressdo de vapor, ponto de névoa e
ponto de anilina. A adicdo dos produtos
desconsiderados sera importante para o
aumento da precisdo do modelo. A
otimizacdo dos parametros do Global
Solver, além da execucdo do solver por
periodos mais longos de tempo, a fim de
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encontrar a solugcdo Otima global, ™
também séo visados.
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