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com dados gerados por simulacdo e, posteriormente, utilizado para interpretar dados
reais de uma planta de tratamento de gis combustivel instalada em uma unidade
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consequentemente um problema de otimizag¢do nao linear. Para minimizar o tempo de
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uma estratégia de janelas méveis. Mostra-se que o procedimento permite a avaliacao da
qualidade do gés enviado para geracdo de energia, evitando a condensacao de liquidos

nas turbinas.
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reconciliation procedure was based on maximum likelihood as objective function. The
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obtained with the present work can be used for quality control of the fuel gas delivered

to power generation, preventing damage to turbines.
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Capitulo I - INTRODUCAO

1. Contexto

O desenvolvimento tecnolégico ocorrido no século XX fez com que a vida se
tornasse mais confortdvel para a maior parte das pessoas, com acesso mais facil a
alimentacdo, sadde, diversao, etc. Esta evolucdo em todas as dreas do conhecimento
levou a uma altera¢do rdpida no estilo de vida dos seres humanos. Para manter esta
continua mudanga de estilo de vida, é necessario um dispéndio de energia. A principal
fonte de energia atualmente utilizada ainda € o petréleo; assim, um pais que possui esta

riqueza torna-se menos dependente de outras nacgoes.

No Brasil, a producdo de petréleo iniciou-se em 1939, com a perfuragdo do
primeiro poco na Bahia, na cidade de Lobato. Em 1953 foi criada a Petréleo Brasileiro
S/A (Petrobras S/A), empresa brasileira que promove o desenvolvimento da industria
petrolifera. Criou-se desde entdo toda a estrutura de exploragdo, produgdo, refino e

abastecimento que se conhece hoje (PETROLEO BRASILEIRO S.A., 2009).

Em 1997 o Brasil ultrapassou a marca de 1 milhdo de barris de 6leo produzidos
por dia, havendo neste mesmo ano ocorrido a desestatizagdo do setor, abrindo o
mercado para a iniciativa privada. Em 2003 a Petrobras dobrou a producao de petréleo
no Brasil, vindo a garantir a autosuficiéncia brasileira em Petréleo no ano de 2006. Hoje
a empresa estd presente em 27 paises, € a sétima maior empresa de petréleo do mundo e
€ considerada a companhia petrolifera mais sustentdvel do mundo, conforme a pesquisa

Management & Excellence (M&E) (PETROLEO BRASILEIRO S.A., 2009).



A inddustria do petréleo € muito complexa e congrega diferentes etapas até que o
petréleo seja produzido e manufaturado para consumo. De forma simplificada, ela pode

ser dividida em:

z

a) Exploracdo e Producdo, que € composta pelas dreas de exploracdo,
estudo de reservatorios, perfuracao, completacao, elevacdo e escoamento,
e producdo. A etapa de produgdo faz o tratamento inicial do petrdleo,
separando os fluidos produzidos, conhecida usualmente como
Processamento Primario do Petrdleo;

b) Refino e Abastecimento, que € responsavel pelo processamento do

petréleo, separando-os em derivados, e pelo abastecimento do mercado;

Existe uma diversidade de outras dreas que dao suporte ou utilizam os fluidos
produzidos e processados para outras aplicacdes. A integracdo de todas estas dreas s6 se
tornou possivel hoje em dia devido as ferramentas computacionais existentes.

O desenvolvimento da industria de processadores digitais tem levado a um
aumento na velocidade dos nucleos de processamento. O que era armazenado e
calculado em supercomputadores ha poucos anos atrds, hoje pode ser realizado em
computadores pessoais e portdteis com muita facilidade. Os primeiros computadores
portateis da década de 80 possuiam memoéria de 2 a 4 KB e velocidade de
processamento da ordem de milissegundos. Na década de 90, os computadores ja
apresentavam 16 MB de memoria e processadores com velocidades da ordem de 50
MHz. Hoje, simples computadores pessoais podem possuir sistemas multiprocesssados
com velocidade da ordem de 9,6 GHz e memoria de 4 GB. Além disso, a capacidade de
armazenamento de computadores pessoais pode chegar hoje a alguns terabytes, algo

indisponivel hé alguns anos atrés.



O aumento da capacidade de cédlculo e armazenamento de dados estd quebrando
diversos paradigmas. Sistemas Digitais de Controle Distribuido (SDCD) ou Sistemas
Supervisérios de Controle e Aquisi¢do de Dados (SCADA- Supervisory Control And
Data Acquisition) t€m permitido o monitoramento e o controle de processos da industria
quimica a distancia. Por isso, a estimagdo de varidveis ndo medidas e a realizacdo de
otimizacdes em linha e em tempo real, antes impossiveis de serem realizadas, hoje estao

comegando a ser utilizadas no dia-a-dia das industrias.

O grande volume de dados acumulados tem tornado possivel a validacdo de
modelos, a utiliza¢do de técnicas de reconciliacdo de dados e a estimagao de parametros
de modelos fenomenoldgicos, permitindo a obtencdo informagdes do processo que
normalmente s6 podem ser obtidas em laboratério. Por isso, melhores set points e

parametros de controle podem ser especificados, levando a maximizagdo da producdo.

z

Mesmo com todo este desenvolvimento, que € acompanhado por outras
empresas de renome internacional como Shell, British Petroleum, Stat Oil, Chevron,
etc., ainda ¢ timida a utilizacdo de ferramentas de reconciliagdo nos processos
usualmente encontrados no processamento primdrio de petréleo. Esses processos
apresentam peculiaridades interessantes, como: natureza inerentemente dinamica,
desconhecimento da carga a ser processada, e inevitdveis variacdes das condi¢des de

operacdo decorrente dos reservatorios e das linhas de escoamento do petréleo.

O enfoque principal deste trabalho é implementar um sistema de reconciliagao
de dados na etapa de produgdo do petrdleo. De forma mais especifica pretende-se
estudar sistemas localizados em unidades maritimas de produgdo, responsaveis pelo

processamento primario do petrdleo.



Ao longo da vida produtiva de um campo de petréleo, geralmente ocorre a
producdo simultanea de gés, 6leo, dgua, solidos e de outras impurezas. A Figura (1)

descreve o que normalmente é produzido conjuntamente com o petréleo.

Grande diferenca de densidade:
) facil separagao.

.f(-— »
—-4\ oleo | Menor teor de impurezas possivel.

-—ﬁf{\égua livre ] Separacao relativamente facil.
: —_/!

Pogo produtor F FS

e \ Separacao dificil: desemulsificantes,
\\emulséo )i equipamentos apropriados séo
——— inecessarios.

i

; agua 'JEPequena quantidade: presenca
\\dissolvida tolerada no petréleo.

[ Slid " Areia, argila, produtos de corrosao,
'\ Solqos ';' precipitados, etc. Necessidade de
—— remogao do sistema.

Figura 1. Fluidos e s6lidos produzidos conjuntamente com o petréleo

Como o interesse econdmico € voltado principalmente para a producdo de
hidrocarbonetos (6leo e gés), ha necessidade de dotar os campos (maritimos ou
terrestres) de facilidades de producdo. Estas instalagdes s@o destinadas ao
processamento primdrio dos fluidos, antes do envio as refinarias e unidades de
processamento de gds natural; ou seja, € necessdrio realizar a separacdo
gds/6leo/agua/solidos na instalagdo de producgao.

O processamento primdrio da producao tem como finalidade:

- Promover a separacdo 6leo/gas/dgua/sélidos;



Tratar ou condicionar os hidrocarbonetos, para que possam ser
transferidos para as refinarias ou Unidades de Processamento de Gés
Natural ou serem utilizados na prépria unidade, se necessario;

Tratar a dgua produzida, para que seja dado um destino ambientalmente

aceitavel.

Para que o tratamento seja possivel, diversas operagdes e equipamentos sao

necessarios. A Figura (2) descreve os principais médulos necessarios para a produgao

de petréleo.

Cada médulo possui uma fungdo especifica, de forma a garantir a qualidade dos

fluidos produzidos. A fun¢ao de cada médulo € apresentada abaixo:

a)

b)

d)

€)

Separacdo: separacdo géas-liquido e a separacdo da dgua livre ou
desemulsionada presente no petréleo. E constituido de separadores bi ou
trifasico;

Tratamento de Gleo: quebra da emulsdo dgua-6leo e sua separacdo. E
constituido de tratadores eletrostaticos;

Recuperacdo de Vapor: garantir que a Pressao de Vapor Reid (PVR) do
O0leo esteja abaixo de 10 psia através da separacdo gas-liquido
atmosférica em separadores bifdsicos. O gés separado € comprimido e
enviado para o sistema de compressdo principal. Este sistema é
constituido de separadores, resfriadores e compressor booster;

Depuracdo e filtragdo: retirar o liquido que possa ter sido arrastado pelo
gds e separar o liquido condensado no resfriamento. Constituido de
separadores e resfriadores;

Dessulfurizagdao ou adocamento: retirada do CO, e H,S produzidos, para

especificar o gés para exportacdo. Tipicamente € realizada uma absor¢do



em MEA (metil-etil amina), DEA (di-etil amina) ou MDEA (metil-dietil
amina);

f) Compressdao: comprimir o gds, para que este possa ser exportado.
Constituido de separadores bifdsicos (depuradores), resfriadores e
compressores;

g) Gés combustivel: Tratamento do gis produzido, para adequacdo e
posterior uso em turbogeradores para geracdo de energia. Constituido de
permutadores de calor e separadores bifasicos;

h) Desidratacdo: desidratar o gas produzido, de forma a prevenir a formagao
de hidratos. Tipicamente € realizado uma absorcao com TEG (Trietileno
Glicol);

i) Tratamento de 4gua produzida: tratamento da dgua, para especificacao
para descarte ou reinjecdo. E tipicamente constituido de hidrociclones e

flotadores.

Pocode | | Médulode _NModulode | iiilode | | Médulo de

. . < depuracio > ~
6leo e gas separacao dessulfurizacio compressiao

e filtracao

ou adocamento

Moédulo de .
r recuperacig Médulo de
5 tratamento de
Modulo de | de vapor ” b
tratamenta gas combustivel
NavioMonobéia de 6leo \
{ L
. , Moédulo de
< Gas Combustivel desidratagiio
. \4
Descarte para o Modulo de -
mar oureinjecio | tratamento de M(_’dlllo de
| 4gua produzid Para terra (venda) _ iniecdode
< < produtos quimicos
Gaslift ¢
<«
Moédulo de
compressao
i Injecao

Figura 2. Principais modulos operacionais existentes em uma plataforma produtora de
petréleo.
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2. Motivacao

O uso de modelos para representar os processos tornou-se indispensavel durante
todas as fases de um empreendimento. Modelos sdo utilizados em todas as etapas do
desenvolvimento dos projetos, como no projeto conceitual, basico, de detalhamento,
constru¢do e montagem, € na operagao propriamente dita. Hoje, existem diversos
softwares comerciais de simulacdo que sdo usados pela indudstria para a realizacdo de
diversas avaliagdes (BHUTANI et al., 2007). Modelos de processo podem ser usados
para implementacdo de procedimentos de reconciliacdo de dados, para validacdo das
varidveis medidas frente as previsdes dos modelos, permitindo a obtengdo de valores
mais confidveis para as medi¢des realizadas no processo, de estimativas para varidveis
que somente podem ser medidas em laboratério e de melhores set points para os
controladores.

Esses procedimentos utilizam diversas técnicas numéricas para minimizagao de
uma fung¢do objetivo, que compara os valores medidos com aqueles valores calculados

com o auxilio dos modelos.

Existem trabalhos que utilizam modelos estaciondrios para avaliar a estabilidade
de um processo, enquanto outros utilizam modelos dindmicos para avaliar estados
transientes do processo; no entanto, os modelos dinamicos utilizados para reconciliacao
de dados sdao quase sempre simplificados. Esta simplificagdo se deve principalmente a
baixa qualidade ou a pequena quantidade de informacdo disponivel para alimentar
modelos mais complexos. Deve-se também levar em conta o grande nimero de vezes
que o modelo tem que ser resolvido, para que se conclua o processo de reconciliagio de

dados. Além disso, muitos trabalhos de reconciliagao de dados disponiveis na literatura



utilizam simuladores especificos, desenvolvidos exclusivamente para representar um
determinado processo, como demonstrado na revisao bibliografica.

Com o desenvolvimento dos simuladores modulares comerciais, tornaram-se
disponiveis modelos bastante complexos, alimentados por robustos bancos de dados de
propriedades, com disponibilidade de milhares de componentes e de métodos para
estimar propriedades fisicas, incluindo pacotes com reacdes quimicas. Estes softwares
comumente possuem interfaces do tipo Microsoft COM, com estrutura orientada a
objetos, 0 que permite o acesso a estes aplicativos a partir de uma fonte externa

(BHUTANI et al., 2007).

A motivacdo principal deste trabalho € propor a utilizagdo de simuladores
comerciais como modelo fenomenolégico para o processo de reconciliacdo de dados,
proporcionando um acesso mais fécil as ferramentas de reconciliacdo e permitindo o
desenvolvimento de alternativas que tornem possivel uma andlise do processo com
menor tempo de desenvolvimento. Na industria do petréleo, o desenvolvimento deste
tipo de ferramenta poderd viabilizar a avaliagdo e o conhecimento de varidveis que nao
podem ser medidas em campo e nem em laboratorios offshore, permitindo a avaliagio
das correntes produzidas. Diferentemente de maioria das inddstrias quimicas, a carga de
uma unidade produtora de petr6leo ndo € conhecida e depende das condi¢des de
reservatorio. Além disso, diversos parametros construtivos se alteram ao longo da vida
util dos equipamentos, com o auxilio das ferramentas de reconciliagcdo, esses parametros
podem ser estimados a qualquer tempo, permitindo aumento da eficiéncia operacional.

A disponibilidade de grandes massas de dados em plantas em operacdo também € um

ponto forte de motivacdo desse trabalho, pois permite demonstrar que técnicas de



reconciliacdo de dados, ainda ndo disponiveis comercialmente, mas disponiveis no meio

académico, podem encontrar muitas aplicagdes na industria.
3. Apresentacao

Esta dissertacdo estd constituida por seis Capitulos, incluindo esta introducao.
No Capitulo II é apresentada uma revisdo bibliografica que procura apresentar 0s
conceitos basicos e definir o problema de reconciliacdo de dados e pontos importantes
que podem afetar este procedimento. No Capitulo III é apresentada a base tedrica
utilizada pelo simulador Aspen Hysys, com énfase nos modelos termodindmicos
disponiveis, na resolucdo do problema dindmico e a interface que permite o acesso
externo a este aplicativo. O Capitulo IV desenvolve a estruturagdo de todo o
procedimento proposto nesta dissertacdo, com destaque a estrutura computacional
desenvolvida e os fluidos utilizados. No Capitulo IV sdo apresentados trés exemplos em
que € executado o procedimento de reconciliacdio de dados utilizando como modelo
fenomenoldgico simulacdes construidas no aplicativo Aspen Hysys. Nos dois primeiros
exemplos sdo utilizados dados simulados e o dltimo exemplo utiliza dados reais de uma
planta de tratamento de gds combustivel, com objetivo de avaliar o ponto de orvalho de

hidrocarbonetos no gas tratado antes do envio para turbinas.



Capitulo IT - REVISAO BIBLIOGRAFICA

1. Objetivo

A revisdo bibliogrifica apresentada a seguir visa principalmente descrever as
diversas técnicas utilizadas para reconciliacio de dados em aplicacOes reais. A
apresentacdo estd focada em sistemas dinamicos, utilizando dados oriundos de plantas
em operagdo. Esta revisdo apresenta os trabalhos considerados mais importantes uma
vez que uma extensa revisdo bibliografica se encontra disponivel em PRATA et

al.(2009).

2. Fundamentos

Uma planta de processos quimicos € um sistema extremamente complexo. Em
qualquer 4rea em que a producdo seja continua, por mais simples que seja o processo,
existirdo muitas varidveis e correntes que afetam a producdo No entanto, normalmente
ndo é possivel acompanhar todas as varidveis do processo; as vezes, nem mesmo &
desejdvel monitorar muitas varidveis, pois 0 maior nimero de equipamentos de medi¢dao
aumenta o CAPEX (sigla inglesa para Custos de Capital) para desenvolvimento do
projeto e o OPEX (sigla inglesa para Custos de Operacionais) associado com a
manuten¢do dos equipamentos.

Durante a fase de projeto sdo avaliados que sistemas devem ser monitorados,
identificadas que varidveis devem ser medidas. A escolha destas varidveis pode levar a
processos mais ou menos eficientes, permitindo ou ndo a utilizacao na planta de técnicas
de otimizagdo, controle e reconciliacio de dados. Mesmo com a implantacdo de
sistemas otimizados de medi¢do, nunca estardo disponiveis todas as varidveis do
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processo. Sendo assim, a utilizagdo de modelos que representem o processo de forma
fidedigna podem auxiliar na estimagdo de varidveis que nao sdo medidas.

Para a modelagem de uma planta, sio necessdrias informacdes de todo o
processo, que nem sempre estao disponiveis, VACLAVEK (1969) propds originalmente
que a andlise das varidveis e das equagdes que compde o modelo do processo, torna
possivel a classificagdo das varidveis e a eliminacdo das varidveis nao medidas. Assim,
obtém-se um subconjunto de equacdes que contem somente as varidveis medidas no
sistema. Depois de feita a classificagdo de varidveis, admitindo-se que este subconjunto
de varidveis e equagdes pode ser obtido, diz-se que o sistema € reconcilidvel.

Além do problema da quantidade de varidveis medidas, existe ainda o problema
da qualidade da medicao. Os sistemas de medicao possuem precisdo limitada, de forma
que valores medidos embutem erros de medi¢do. As fontes de erro sdo as mais diversas,
podendo ser causadas pela qualidade do préprio instrumento, pela falta de manutengao,
por oscilacdes da tensdo de alimentagdo, pelo estado de conservacdo e vida ttil do
equipamento (LIEBMAN, EDGAR e LASDON, 1992).

Se os erros forem grandes, eles podem inviabilizar a aplicacdo de modelos e de
técnicas de reconciliacdo de dados. Por isso, REILLY e CARPANI (1963) propuseram
originalmente a importancia da deteccdo e a caracterizacdo destes erros durante o
processo de reconciliagdo de dados. Estes erros podem ser usualmente classificados
como erros grosseiros ou erros aleatdrios. Os erros grosseiros sao aqueles resultantes de
mau funcionamento do medidor, da falta de calibracdo, da corrosdao ou da incrustacio
nos sensores. Como o nome sugere causam grandes variagdes entre o valor medido e o
valor real. Segundo CHEN et al. (1998), estes erros ainda podem ser adicionalmente
classificados como desvios sistematicos (bias) ou valores espurios (outliers). Os

primeiros sdo usualmente associados a0 mau funcionamento persistente dos sistemas de
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medi¢do, enquanto os erros espurios sdo eventuais e devidos a inconsisténcias
ocasionais das medidas. Os erros aleatérios, por sua vez, sdo resultantes das mais
diversas fontes de perturbacado relacionadas a fatores incontroldveis como oscilacdes de
tensdo e mudangas ambientais. Algum nivel de flutuagdo dos dados € inevitdvel. Boas
medidas apresentam erros aleatérios com pequena variancia e sdo isentos de erros
grosseiros. Admitindo-se que ja foi desenvolvido um modelo que represente o processo
de forma fidedigna, verifica-se que a resposta do modelo nunca € exatamente igual ao
valor medido por causa dos erros. Como os valores medidos s@o incertos, os valores que
alimentam o modelo ndo sdo necessariamente os valores reais. Mesmo que se considere
que o modelo represente bem o processo, ainda assim ele responderd de forma diferente
da realidade medida.

Uma técnica matemadtica que permita minimizar as diferencas observadas entre
predi¢des do modelo e medidas disponiveis pode prover um conjunto de estimativas
mais acuradas das varidveis de processo, uma vez que o modelo quase sempre satisfaz
as restricoes fundamentais de operagdo(como os balangos de massa e enegia). Segundo
LIEBMAN et al., (1992), a reconciliacao de dados pode ser definida como a estimagao
das varidveis de processo medidas, de forma a reduzir os erros de medi¢ao através do
uso de redundancias temporais espaciais ou funcionais, conforme representado na
Figura (3). Matematicamente, a reconciliacio de dados pode ser definida como a
solucdo que a minimiza uma fungdo objetivo, que compara as varidveis medidas com as
varidveis calculadas através de um modelo. Assim, torna-se possivel obter estimativas
para as varidveis medidas consistentes com as restricdes do processo. Obviamente, se
um modelo ndo for capaz de representar um processo de forma fidedigna, a

reconciliacdo serd de pouco valor prético.
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Figura 3. Estrutura bésica para o processamento de dados de processo (adaptado de

LIEBMAN et al., (1992))
2.1.Classificacao de Variaveis

A classificacdo de varidveis € util ndo somente para o processo de reconciliacao
de dados, mas principalmente para determinar a quantidade e a localiza¢do que deve ser
prevista para a instrumentacdo de um processo. Uma vez definido o fluxograma do
processo, pode-se determinar qual é a minima instrumentacdo necessdria para que o
processo possa ser acompanhado de forma segura e econdmica. Para isso, deve-se
elencar todas as varidveis existentes no processo (vazdo, composicdo, pressao,
temperatura, posi¢do de um atuador, etc.) e dividi-las em duas classes de variaveis:

a) Varidveis Medidas
b) Varidveis Nao-Medidas
As varidveis medidas podem ser classificadas como redundantes ou ndo

redundantes (ROMAGNOLI e SANCHEZ, 2000). Sdo chamadas de redundantes as
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varidveis pertencentes ao subconjunto X que podem ser calculadas através do modelo
com auxilio das demais varidveis medidas. Sdo chamadas de ndo-redundantes as
varidveis que ndo podem ser calculadas através do modelo e com auxilio das varidveis
medidas; ou seja, estas varidveis sdo somente medidas e ndo podem ser calculadas de

forma independente com as demais varidveis de processo.

As varidveis ndo-medidas por sua vez, podem ser classificadas em determindveis
e indetermindveis (ROMAGNOLI e SANCHEZ, 2000). As varidveis ndo-medidas sdo
chamadas determindveis se puderem ser obtidas através do modelo e das medicdes
disponiveis. As varidveis ndo-medidas sdo chamadas de indetermindveis nao puderem

ser obtidas através do modelo e das medi¢Oes disponiveis.

Ao longo do tempo, diversos autores propuseram técnicas para classificacdo de
varidveis. Conforme ja citado, VACLAVEK (1969) foi o pioneiro, apresentando uma
técnica para classificacdo baseada em grafos. A técnica dos grafos pode ser aplicada de
forma muito simples em sistemas pequenos; contudo quando se deseja classificar
sistemas industriais complexos, torna-se muito dificil sua realizacdo através de grafos.
Por isso foi proposta uma andlise matricial das varidveis, dividindo o problema de
reconciliacio em dois. Primeiramente, removem-se do modelo as varidveis nao-
medidas, através da multiplicacdo das restricdes do processo por uma matriz de
projecdo. Em seguida executa-se a reconciliacdo. Esta metodologia foi proposta
originalmente para sistemas lineares (CROWE, GARCIA e HRYMAL, 1983) e foi

posteriormente estendida para sistemas ndo lineares (CROWE, 1986).

Além destes, diversos trabalhos de classificacdo de varidveis ja foram
apresentados na literatura. Por exemplo, SANCHEZ e ROMAGNOLI (1996)

propuseram uma metodologia em que € feita a transformagdo ortogonal da matriz de
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projecdo, simplificando o problema apresentado por CROWE et al. (1983) para
sistemas lineares e bilineares. ALBUQUERQUE e BIEGLER (1996) propuseram um

esquema de classificac@o de varidveis para sistemas dindmicos nao-lineares.

2.2.Deteccao de Erros Grosseiros

O processo de reconciliacdo de dados quase sempre considera que os dados
estdo contaminados apenas por erros aleatérios, usualmente descritos por uma
distribuicdo gaussiana com pequenos desvios em relacio a uma média
(NARASIMHAN e MAH, 1987). Ocorre que muitas vezes isto nao é verdade, sendo

necessario avaliar se os dados estdo contaminados por erros grosseiros.

Os primeiros trabalhos relacionados a técnica de reconciliacio de dados
detectaram a importancia dos erros grosseiros no processo de reconciliacio. Como esses
erros nao seguem a estatistica natural do processo, acabam por invalidar o esquema de
reconciliacdo. Por isso, REILLY e CARPANI (1963) propuseram originalmente uma
forma de testar os dados antes do processo de reconciliac@o, utilizando a distribui¢ao
chi-quadrado. Este método foi chamado de Teste Global e consiste em verificar se a
funcdo objetivo quadratica apresenta valores compativeis, dentro de um determinado
nivel de confianca com a funcdo chi-quadrado Por isso, o teste s6 é valido se os erros

aleatdrios sao conhecidos e gaussianos.

Ap6s a proposta de REILLY e CARPANI (1963), outros trabalhos também
propuseram técnicas para deteccdo de erros grosseiros, RIPPS (1965) avaliou a
eficiéncia da técnica de chi-quadrado para a remog¢do de erros grosseiros, propondo que
os pontos dispares fossem removidos um a um até que a distribuicdo obtida fosse

compativel com a distribuicdo chi-quadrado. MAH et al. (1976) propuseram a
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metodologia do teste nodal, utilizando uma funcdo de restricio para detectar erros
grosseiros estendendo a técnica proposta por NOGITA (1972), que considerava nao
haver covariancia entre as medidas.

Mais de uma década depois, foi proposto o teste de razdo de verossimilhanca
generalizada (GLR - generalized likelihood ratio) NARASIMHAN e MAH, 1987), em
que se alimenta inicialmente o modelo de referéncia com dados contendo erros
grosseiros, testando-se posteriormente a hipétese do valor medido estar contaminado
por erros grosseiros através da andlise dos residuos observados entre as predi¢des do
modelo e os dados medidos. Retiram-se os erros grosseiros um a um até que nao haja
mais erros grosseiros que afetem a reconciliagio de dados.

A técnica de estimacdo ndo polarizada - UBET (Unbiased Estimation
Technique) foi proposta por ROLLINS e DAVIS (1992). Um teste estatistico global é
usado para detectar a quantidade e a localiza¢do dos erros grosseiros. A deteccdo € feita
por tentativa e erro, usando o teste F e o teste de Bonferoni. Este método est4 restrito a
dados que apresentem uma distribui¢do gaussiana, em estado estaciondrio sujeito a

restri¢des lineares.
2.3.Reconciliacao de Dados

Os primeiros trabalhos publicados na literatura de engenharia quimica sobre
reconciliacdo de dados datam de menos de 50 anos atrds. KUEHN e DAVIDSON
(1961) foram os primeiro a publicar uma andlise de reconciliacdo de dados, que busca a
minimizacdo de uma fung¢do objetivo do tipo minimos quadrados ponderados sujeita a
restri¢des lineares. A formulag@o pode ser visualizada nas Equagdes (1) e (2).

Min® = (x™ —x)T. VL (x™ — x°) (1)
Sujeito as seguintes restricoes:
Ax¢ =0 (2)
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onde ® é funcdo objetivo, x™ € o vetor de varidveis medidas, x¢ € o vetor de varidveis
calculadas, V ¢ a matriz de covariancia dos erros de medida e A € a matriz

correspondente as restrigdes lineares (modelo) em regime estaciondrio.

Considerando que todas as varidveis sdo medidas, KUEHN e DAVIDSON
(1961) propuseram a resolucdo deste problema através da técnica de multiplicadores de
Lagrange. A aplicabilidade da proposta de KUEHN e DAVIDSON (1961) estd restrita a
sistemas algébricos com restricdes lineares. Ocorre que, na indudstria quimica, a
constru¢do do modelo do processo pode requerer, além dos balangos de massa, a
inclusdo do balanco de energia, de equacdes de estado, de relagdes de equilibrio, de
equagdes constitutivas que representam propriedades fisico-quimicas, etc., que dao
carater ndo linear ao problema. A formulacdo para sistemas ndo lineares, em estado
estaciondrio e com todas as varidveis medidas, pode ser visualizada nas Equacdes (3),
@ e ).

Min® = (x™ —x)TV-1(x™ — x°) (3)
sujeita as seguintes restrigdes:
{(x) =0 4)
p(x)<0 (5)
onde { € o vetor que contém as restri¢cdes algébricas lineares e nao lineares do sistema e
@ € o vetor que contém as inequacdes que também restringem o sistema.

A formulacdo apresentada acima pode ser ampliada para representar sistemas
mais complexos, considerando a dinamica do sistema, admitindo explicitamente que
nem todas as varidveis podem ser medidas permitindo que parametros desconhecidos
sejam estimados e considerando os erros de medida. Nesse caso, chega-se a formulagao

descrita nas Equacdes (6) a (9).
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Min ® = ®[x™(t),x°(t,0), 0] (6)

sujeito as seguintes restri¢oes:

{[x°(t,0)] =0 (7
p(x°(t,0)) <0 ()
f [% (x°(t,6)), x° (¢, 9)] =0 9)

onde ¢ € o vetor que contém as restri¢des algébricas lineares e ndo lineares do sistema,
@ é vetor que contém as inequacdes que restringem o sistema, f € o vetor que contém as
restri¢des diferenciais do sistema, 8 € o vetor de parametros estimados do modelo e g é
uma atriz de variancias dos erros de medida.

Uma planta de 4cido sulfirico foi utilizada por HLAVACEK (1977) como
exemplo para estudar a reconciliacdo de dados em estado estaciondrio e dinamico. Foi
feita uma revisdo das técnicas de reconciliagdo de dados e foram apresentadas cinco
possibilidades para a resolucdo do problema com restri¢des nao-lineares:

a) Substituicdo algébrica direta das varidveis das restricdes na funcdo
objetivo (ndo € possivel aplicar a grandes sistemas ndo lineares);

b) Minimizagdo da fungdo objetivo através de multiplicadores de Lagrange,
(provoca aumento consideravel da dimensao do problema de otimizacdo
em problemas reais);

¢) Solucao direta através de programagdo nao-linear (¢ a mais utilizada hoje
em dia);

d) Minimizacdo por programacdo linear (de uso muito restrito em
problemas reais);

e) Critério Minimax de Chebysshev (de uso restrito a uma pequena classe

de problemas).
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A programacao ndo linear parece ser a estratégia mais condizente com o uso de
grandes conjuntos de dados e de modelos fenomenoldgicos, porque permite a resolu¢ao
do problema mesmo que ele possua restri¢des nao lineares, restricdes de desigualdade e
limites para as varidveis. As trés técnicas mais conhecidas de programac¢ao nao linear
sdo:

a) Programacdo Sequencial Quadritica(SQP - Sequential Quadratic
Programming): envolve a resolu¢do de uma sequéncia de problemas
quadraticos aproximados de forma iterativa. Neste tipo de procedimento,
as restricdes ndo lineares sdo linearizadas iterativamente por expansao
em série de Taylor (ROMAGNOLI e SANCHEZ, 2000);

b) Método do Gradiente Reduzido: é baseado na resolugao iterativa de uma
sequéncia de subproblemas de otimizag@o, para nimeros reduzidos de
varidveis (ROMAGNOLI e SANCHEZ, 2000);

c) Meétodos Estocésticos: € feita uma busca extensiva por tentativas, com
candidatos a otimo gerados com o auxilio de técnicas estocdsticas
(SCHWAAB et al., 2008).

A principal desvantagem das técnicas de programacdo nao linear € o maior
tempo computacional demandado. Apesar disso, a técnica permite que se trabalhe com
toda gama de problemas, utilizando fun¢des objetivo ndo quadréticas, restricdes nao
lineares, limites para as varidveis e restricoes de desigualdade.

Nos casos em que o processo estd em estado estaciondrio, ndo existe
dependéncia temporal, e o préximo ponto na sequéncia de dados nao depende do
anterior. Nos casos em que os distirbios existentes introduzam uma dindmica no
sistema, € necessario que a fungdo objetivo e as restricoes também apresentem uma

dependéncia temporal.
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Em um processo dinamico as varidveis do processo mudam com o tempo, de
forma que as medi¢des sao também funcdes do tempo, mesmo, quando ndo sao
considerados os erros de medida. Para a solu¢do de problemas de reconciliacdo de dados
dinamica com restricdes lineares, uma das primeiras solu¢des propostas foi a utiliza¢do
do Filtro de Kalman (KALMAN, 1960). O filtro de Kalman é obtido como um
estimador aproximado, que pode atualizar dados de forma iterativa. Para sistemas nao
lineares foi desenvolvido o Filtro de Kalman Estendido (SIROHI e CHOI, 1996), porém
a fragilidade dos diferentes filtros de Kalman foi apontada por LIEBMAN et al. (1992)
quando existem ndo linearidades em processos dindmicos. Por isso, apesar de
apresentarem vantagens sob o ponto de vista de tempo computacional o uso de filtro de

Kalman em problemas de reconciliagao € controverso.

Outra técnica comum para resolucao de problemas dinamicos de reconciliagdo é
a utilizagdo de redes neuronais. Essas técnicas possuem a vantagem de ndo utilizarem
modelos fenomenoldgicos e, portanto, ndo requerem que um modelo complexo seja
resolvido a cada interacdo. Contudo, as redes requerem que grandes quantidades de
dados sejam usadas, para que o treinamento seja efetivo. Além disso, as redes sdo
sensiveis a alteragdes operacionais e possuem baixa capacidade de extrapolacdo

(NARASIMHAN e JORDACHE, 2000).

Dado o continuo desenvolvimento computacional, cada vez mais vem se
tornando vidvel a utilizagdo de técnicas ndo lineares de reconciliacio de dados em
sistemas industriais. No entanto, porém devido as restricdes de confidencialidade e ao
estado embriondrio das aplicacdes industriais, poucos trabalhos realizados em ambientes
industriais sdo encontrados na literatura. A grande maioria de trabalhos existentes trata

de sistemas que operam em estado estaciondrio e que ndo utilizam de dados reais. Além

20



disso, poucos trabalhos relatam aplicag¢des reais de reconciliacdo de dados em sistemas

dinamicos, podendo-se destacar:

a)

b)

d)

Reconciliagdo de dados dindmica utilizando dados de uma planta
quimica da Exxon Mobil, utilizando colocacdo ortogonal para
transformar o sistema de equagdes diferenciais ordindrias em um sistema
de equacdes algébricas (SODERSTROM et al, 2000). O modelo
utilizado e o programa para minimiza¢do da fungdo objetivo foram
desenvolvidos exclusivamente para a planta em questdo, utilizando
aplicativos proprietarios;

Reconciliagdo de dados dinamica em uma planta de polimerizacdo de
polipropileno com estimacdo simultdnea de parametros. Foi utilizada
uma abordagem seqiiencial com janelas de amostragem para cada tempo.
A minimizacdo da funcdo objetivo utilizou programagdo quadritica
seqiiencial com convergéncia controlada. O modelo foi desenvolvido
especificamente para a planta em questao (PRATA, 2005);

Reconciliagdo de dados em tempo real com estimacdo de parametros
para um reator industrial de polipropileno utilizando um modelo
dinamico simplificado do processo baseado nos balangcos de massa e
energia. O problema de reconciliagdo dinamica ndo linear foi resolvido
através de programacao quadratica seqiiencial (PRATA, PINTO e LIMA,
2006);

Reconciliagdo de dados para otimizacdo em tempo real de um forno de
purificagdo de coque em planta piloto, utilizando programacgdo quadratica
seqiiencial para minimiza¢do da func¢do objetivo. Um estimador robusto

foi usado para minimizag¢do do efeito de erros grosseiros. Um modelo
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dinamico foi desenvolvido especificamente para o processo (FABER et
al., 2006);

e) Reconciliagdo de dados em tempo real para monitoragdo e deteccao de
falhas de transporte e armazenamento de petrdleo. Foi utilizada uma
abordagem seqiiencial com janelas de amostragem para cada tempo. A
minimizacdo da funcdo objetivo utilizou programagdo quadrética
seqiiencial com convergéncia controlada. O modelo em FORTRAN foi
desenvolvido especificamente para a planta em questao (FELDMAN,
2007);

f) Estimacdo de parametros de parametros ndo-linear utilizando métodos de
otimizacgao heuristicos, neste caso foi aplicada um método de otimizagao
por enxame de particulas para estimar parametros de sistemas combinado
com o método de regido de confianca de méxima verossimilhanca.
Foram utilizados trés casos como exemplo. O primeiro caso com um
modelo linear. O segundo caso supondo uma reagdo quimica com
cinética de primeira ordem. O terceiro caso consiste de uma reacdo de
polimerizacdo com cinética nao-linear (SCHWAAB et al., 2008);

g) Reconciliagdo dindmica nao-linear utilizando estimadores robustos. Foi
realizada uma comparacgdo entre fungdes robustas de probabilidades para
deteccdo de erros grosseiros. Foi utilizado um modelo nao-linear de
reator CSTR. Foi reportado o problema da presenca de bias constantes

para todos os estimadores (PRATA, PINTO e LIMA, 2008).

Nao foram encontrados na literatura trabalhos de reconciliagdo de dados

dindmica focados ao processamento primério de petréleo.
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Nao foram encontrados trabalhos de reconciliacio dinamica utilizando
simuladores comerciais. CHUAPRASERT et al. (1999) utilizou o simulador Aspenplus
para reconciliacao de dados em de uma planta piloto de um evaporador de filme fino
agitado, para concentrar xarope de agucar. A otimiza¢do foi realizada utilizando
programacao seqiiencial quadratica disponivel no Aspenplus, com modelo estacionario.

Além disso, em todos os trabalhos citados de reconciliagdo dinamica nao-linear,
o modelo é executado em malha aberta, ou seja, ndo sdo implantadas as malhas de
controle existentes no processo.

Diversos aplicativos declaram ter a capacidade de resolver problemas de
reconciliacio de dados em sistemas industriais. Dentre eles podem ser citados
SIGMAGFINE, ASPEN ADVISOR, DATACON, ASPENPLUS, HYSYS, UNISYM e
PROII. Entretanto, estes pacotes resolvem problemas de reconciliagio de dados
utilizando modelos estaciondrios simplificados do processo (NARASIMHAN e
JORDACHE, 2000). Aparentemente, nenhum dos pacotes comerciais disponiveis
permite reconciliar dados de modelos dindmicos ndo lineares do processo e estimar
parametros. Portanto parece ser extremamente relevante a montagem de uma infra-
estrutura de simulacdo que permita executar essa tarefa e simultaneamente explorar os
recursos de simulag¢do que os pacotes comerciais oferecem.

Assim, esta dissertacdo dd continuidade aos trabalhos ja desenvolvidos
no Programa de Engenharia Quimica da COPPE-UFRIJ, utilizando como base os
trabalhos j4 desenvolvidos no programa, porém com uma nova proposta. Reconciliaciao
dindmica nao-linear, utilizando programacgdo seqiiencial para resolver o problema de
reconciliacdo de dados e utilizando simuladores comerciais para representar 0 processo.
Além disso, a proposta considera um modelo dindmico em malha fechada, ou seja,

incluindo também as malhas de controle existentes.
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Capitulo III - SIMULADOR HYSYS

O simulador de processo Aspentech Hysys 2004.2 (ASPENTECH
TECHNOLOGY, INC., 2005d) é um simulador comercial de uso generalizado na
inddstria. O simulador possui dois modos de operacdo: estitico e dinamico. No modo
estatico, um algoritmo ndo seqiiencial resolve todos os balangos necessarios
simultaneamente em uma estrutura modular; ou seja, as solucdes podem ser obtidas de
multiplas dire¢des. Por exemplo, pode-se obter uma entrada a partir de uma saida. No
modo dinamico as equagdes de balango ndo sdo resolvidas simultaneamente, conforme
discutido adiante. Diferentemente do modo estdtico, a informag¢do dindmica nao ¢é
processada imediatamente apds ser alimentada: o simulador precisa executar um
determinado intervalo de tempo para que as condi¢des das correntes de saida sejam
calculadas.

O Hysys possui um projeto orientado a objetos, de modo que os dados podem
ser lidos de diversas formas, seja na forma grafica ou na forma de planilhas. Além
disso, o Hysys possui uma arquitetura de programacao avangada, utilizando a tecnologia
OLE (Object Linking and Embedding), que permite a conexao e controle do aplicativo
através de outros aplicativos.

O simulador disponibiliza uma enorme diversidade de operacdes unitérias,
pacotes termodindmicos, componentes quimicos e suas propriedades, permitindo o
dimensionamento de equipamentos, estruturacdo da malha de controle, construcdo de
diagramas de causa-efeito e disponibilizando até mesmo ferramentas de reconciliagao
de dados. Contudo, como ja discutido anteriormente, estas ferramentas se aplicam

somente a modelos estacionarios.
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1. Termodinamica e Propriedades

O software Hysys disponibiliza uma diversidade de pacotes para cdlculo de
propriedades, proporcionando uma boa precisdo para determinacdo de propriedades
termodindmicas, fisicas e de transporte. Sua base de dados possui mais de 1500
componentes, com mais de 1600 pares de coeficientes bindrios. O pacote computacional
também disponibiliza um aplicativo para estimacdo de propriedades através de
componentes hipotéticos. Sua base de dados inclui uma diversidade de hidrocarbonetos,
nao hidrocarbonetos, compostos da industria petroquimica e quimica, permitindo ainda
que fontes externas sejam adicionadas e fornecam predicdes melhoradas. Além disso,

propriedades especificas podem também se alimentadas pelos usudrios.

O aplicativo inclui um gerenciador para definicdo dos compostos, pacotes
termodinamicos, compostos hipotéticos, etc. Cada lista de componentes possui um
pacote termodinamico que alimenta a simulacdo. Uma vez alterada uma propriedade no

gerenciador, toda simulagdo automaticamente € recalculada com o novo pacote de

dados.

O pacote termodinamico apresenta uma diversidade de equagdes de estado,
como apresentado abaixo. Cada uma delas € recomendada para aplicagdes especificas
(ASPENTECH TECHNOLOGY, INC., 2005c):

a) GCEOS: Permite a definicdo pelo usudrio de uma equacdo de estado
cubica, incluindo regras de mistura e translacio de volume;

b) Kabadi Daner: o modelo é uma modificacdo da equacdo de estado de
Soave-Redlich-Kwong (SRK), aprimorado para melhorar os calculos de
equilibrio liquido-liquido-vapor (ELLV), de sistemas compostos por

hidrocarbonetos e dgua.
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c) Lee-Kesler Plocker: o modelo ¢ indicado para misturas e substancias nao
polares;

d) Peng-Robinson (PR): o modelo é indicado para descrever equilibrio
liquido-vapor (ELV) e para o calculo de densidade de hidrocarbonetos. O
modelo possui aprimoramentos em relacdo a equacdo de estado de PR
original, tendo sido estendido para sistemas ndo ideais.

e) PRSV: modificacdo da equacdo de PR, para estender sua aplicacdo para
sistemas moderadamente ndo ideais.

f) SRK: apresenta desempenho similar a PR, porém sua faixa de aplicacdo
¢ mais limitada.

g) Sour PR: Combina a equagdo de estado de PR com o modelo de Wilson
API-Sour para aplica¢do em dguas 4cidas.

h) Sour SRK: Combina a equacdo de estado de SRK com o modelo de
Wilson API-Sour, para aplicagdo em dguas 4cidas.

i) Zudkevitch Joffee: modificagdao da equacao de estado de Redlich Kwong.
A equacgdo foi aprimorada para melhorar os resultados de equilibrio
liquido-vapor em sistemas com hidrocarbonetos e hidrogénio.

j) BWRS: modelo aplicado para sistemas de compressdo. E utilizado para
descrever gases e permitir a avaliacdo termodinimica durante a

compressao.

O aplicativo possui também diversos pacotes de propriedades para modelos de

atividade (ASPENTECH TECHNOLOGY, INC., 2005c¢):

a) Chien Null: Permite a selecdao de pacotes de atividade individuais para

cada par bindrio.
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b)

d)

e)

2)

h)

Margules: primeira representacdo da energia livre de excesso de Gibbs, €
util para rapidas estimativas e interpolacdo de dados.

NRTL: extensdo da equacdo de Wilson. Usa mecanica estatistica e a
teoria da célula liquida para representar a estrutura do liquido, sendo
capaz de representar o comportamento do ELV, ELL e ELLV.

General NRTL: variagdo do modelo NRTL que permite a selecdo do
formato das equagdes para as equagdes dos parametros T e O.. Apresenta
aplicacdo similar ao modelo Extended NRTL.

Extended NRTL: Variacio do modelo NRTL, que permite ao usudrio
definir o valor dos pardmetros Aj, Bj, Alpl; e Alp2;, usados na
defini¢do dos coeficientes de atividade. Aplicado para sistemas com
grande diferenca dos pontos de ebulicdo entre os componentes e onde é
requerida a solucdo simultanea do ELV e ELL com grande diferenca
entre os pontos de ebuli¢do.

UNIQUAC: usa mecanica estatistica e aproximacdo quase-quimica de
Guggenheim péara representar a estrutura do liquido, sendo capaz de
representar o comportamento do ELV, ELL e ELLV. Apresenta faixa de
utilizacdo similar a equacdo NRTL, mas sem a necessidade de definir um
fator ndo-aleatorio.

Van Laar: Bons resultados para ELL, podendo ser usado em sistemas que
apresentam desvio positivo ou negativo da lei de Raoult. Nao ¢ indicado
para sistemas com hidrocarbonetos halogenados e alcodis.

Wilson: primeira equagdo de coeficiente de atividade a utilizar o modelo
de composicdo local para derivar a expressdo da energia livre de Gibbs

de excesso.
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Estdo disponiveis também os modelos de Chao Seader e de Grayson Streed.

Diferentes modelos estdo disponiveis para calcular a pressdo de vapor de misturas ideais

a baixa pressao: Antoine, Braun K10 e Esso tabular.

Para sistemas especificos existem ainda modelos especialistas que melhor os

representam:

a)

b)

c)

d)

e)

Amine Pkg: contém os modelos termodindmicos desenvolvidos por D. B.
Robinson & Associates para seu simulador de plantas de amina -
AMSIM. E utilizado em plantas de adocamento de gds, utilizando aminas
com agente de absorcao.

ASME Steam: Modelo para dgua, com as tabelas de pressdo de vapor
ASME 1967 (MEYER et al., 1967) ;

Glycon PPkg: Equacdo de estado de TST (Twu-Sim-Tassone) para
sistemas TrietilenoGlicol (TEG) —Agua;

NBS Steam: Modelo para 4gua com as tabelas de pressdo de vapor NBS
1984 (HAAR, GALLAGHER e KELL, 1984);

OLI_Electrolyte: pacote de eletrélitos para sistemas em solu¢@o aquosa;

Existem diversas outras subop¢des para cada um dos modelos, de forma a

melhorar o desempenho em casos particulares. Sabendo-se que no processamento

primério do petréleo a grande maioria dos sistemas envolve ELV, é recomendavel a

utilizacdo de equacgdes de estado desenvolvidas para este fim. Duas equacdes de estado

amplamente divulgadas e desenvolvidas para este fim (SMITH, VAN NESS e

ABBOTT, 2007) sao a equagdo de SRK (SOAVE, 1972) e a equacdo de Peng Robinson

(PENG e ROBINSON, 1976).

Todos os processos avaliados neste trabalho envolvem relacdes de ELV e

separacdo de hidrocarbonetos. O simulador Hysys possui uma diversidade de modelos
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disponiveis, para aplicacdes envolvendo separacdo e ELV em sistemas com
hidrocarbonetos. As equagdes de estado com maior faixa de aplicabilidade neste caso
sao PR(d) e PRSV(e). Dado haver diferenca desprezivel entre os resultados
apresentados pelos dois modelos, foi escolhida a equacdo de Peng Robinson como
referéncia para este trabalho, sendo que esta serd detalhada a seguir para melhor
entendimento.

O modelo de Peng Robinson utilizado pelo Hysys, ndo corresponde a equagao de
estado de Peng Robinson original, foram feitas modificacdes que aumentam sua faixa
de aplicabilidade. Por exemplo, alguns parametros bindrios de interacdo sofreram
alteracdo para melhorar os resultados em sistemas com He, H,, N,, CO,, H,S, H;O,
CH30H, MEG, DEG e TEG. Como estes compostos podem aparecer no processamento
de petréleo, esta melhoria nos parametros leva a resultados mais confidveis.

Os coeficientes bindrios estdo disponiveis para todas as combinagdes de
hidrocarbonetos. Para as espécies que possuem coeficiente bindrio ndo conhecido, é
utilizada uma férmula proprietdria baseada no volume critico das espécies.

Nas Equacdes (10) a (21) podem visualizadas as equacdes utilizadas pelo Hysys
para representar a equacdo de estado de Peng Robinson (ASPENTECH

TECHNOLOGY, INC., 2005c¢).

p— R _ a
" V-b V({V+b)+b(V—b)

(10)

Z3—(1-B)Z2*+(A-2B-3B?*)Z—-(AB—B*-B3 =0 (11)

onde:
b =X, xb; (12)
b; = 0,077796 ¢t (13)
0,5
a =L X (ae) " (1-ky) (14)
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a; = aqq; (15)

)2
ac; = 0,457235 £ (16)
o =1+m(1-T (17)
m; = 0,37464 + 1,54226@; — 0,26992w? se w; < 0,49 (18)

m; = 0,379642 + (1,48503 — (0,164423 — 1,016666w,)w;)w; se @; > 0,49 (19)

aP
= e (20)
bpP
B=_— (21)

Para o cédlculo das variacdes de entalpia e entropia, o Hysys utiliza as relacdes

termodinamicas das Equacgdes (22) e (23).

S 2 (), ol @
Sonzonge LRG0

Se a equacdo de estado de Peng Robinson € escolhida, as variagdes de entalpia e

entropia sao calculadas com as Equagdes (24) e (25).

H-H'™® 1 _ mda V+(2%5+1)b
RT Z-1+ 2L5pRT [a T dt In (V+(2°'5—1)b) (24)
5=5¢° _ _BY_n P _ A [Tda], (v+(2*°+1)b
RT In(Z-B)—In PO 215pRT [a dt] In (V+(20r5—1)b) (25)

Onde H'® muda com a temperatura, de acordo com os coeficientes disponiveis para
cada componente.

Para a equagdo de estado de Peng Robinson, existe ainda a op¢do de utilizar a
equacdo de Lee-Kesler. O método de Lee Kesler ¢ um aprimoramento do método
proposto originalmente por PITZER et al. (1955), para o calculo de variacdo de entalpia
a temperaturas reduzidas menores que 0,8. Esta formulacdo pode ser visualizada nas
Equagdes (26) a (33).
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Z7=7%+ g(zr - 79 (26)
Onde Z°¢é o fator de compressibilidade do fluido simples e Z" é o fator de

compressibilidade do fluido de referéncia.

Escolhendo a forma reduzida da equacdo de estado BWR (BENEDICT, WEBB

e RUBIN, 1940) para representar Z% e Z":

Z_1+r+ +2 +TV3( _VLTZ)Q‘(J_;) 27)
Onde:
= (28)
B=b— -~ (29)
C=a-3-3 (30)
Dzdl—‘;—: 31)

As constantes das Equacdes (28) a (31) foram determinadas usando dados de
compressibilidade e entalpia experimentais. Foram determinados dois conjuntos de
constantes: um para o fluido simples e outro para o fluido de referéncia.

Desta forma, utilizando-se a op¢ao de Lee Kesler, as equacdes para entalpia e

entropia ficam na forma:

b3z, ,ba
_yID b2+2—+3— Cy— 3—
HoH =T<Z—1— TR TE +3E> (32)
RT, TV, 2T, V2 5TrVr
b3 | . ba c3
S—S(I)D _ B P B b2+E+ZT—¥ B Cl—gﬁ B
R InZ—in (ﬁ) v 212 5V5 (33)
Onde:
A
= = (,8 +1-(p+1+L)e (vr)) (34)

31



No caso de misturas, o cédlculo das propriedades criticas € feito através das

Equacdes (35) a (40).

@ = XL o (35)
Z,, = 0,2905 — 0,0851a; (36)
Z¢,RT;
Ve, = Th, (37)
L roo1\?
Ve = gZIiV=1 Z?’=1 XiXj (ch + cj) (38)
1 gN N % % ’ 05
To = 5 S S (Ve + V5 ) (T (39)
ﬂ

P. = (0,2905 — 0,085w) (40)

Ve

O modelo de Lee-Kesler se apresenta mais preciso para hidrocarbonetos
pesados, aumentando a precisdo nos cdlculos relacionados ao balanco de energia
(ASPENTECH TECHNOLOGY, INC., 2005c).

No caso de componentes que ndo possuem propriedades listadas ou que
representam mais de um composto quimico (e.g. C20+), o simulador possui opg¢do de
definir componentes hipotéticos. Nesse caso, devem ser informadas a massa molar e a
massa especifica do composto hipotético. O simulador entdo estima o ponto de
ebulicdo, as propriedades criticas (T, P, V.) e o fator acéntrico. A Tabela (1) mostra os
modelos utilizados pelo Hysys para estimar as propriedades dos componentes

hipotéticos.
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Tabela 1. Métodos utilizados pelo simulador Hysys para estimar as propriedades dos

componentes hipotéticos (ASPENTECH TECHNOLOGY, INC., 2005c).

. ) . Métodos Variaveis
Propriedade Método Padrao . o
Disponiveis Afetadas
Se:
PrLio > 1067 kg/m3 ou
Ponto Normal de Ebulicdo > 800 | Aspen, Bergman,
K. Cavett, Chen Hu,
E utilizado Lee-Kesler Eaton Porter, L.
. Temperatura Critica
Edmister, Group - ~
o Densidade padrdo do
Temperatura Se: Contribution, Lee lquido
p’ . u Ponto Normal de Ebulicio < Kesler, Mathur, q. L
Critica . . Varidveis
548.16 K e Meissner Redding,
- COSTALD
_ pLig<850 kg/m3. Nokay, Riazi Viscosidade

E utilizado Bergman

Em todos os outros casos é
utilizado Cavett

Dauber, Roess,
PennState, Standing,
Twu

Pressao Critica

Se:

PrLio > 1067 kg/m3 ou
Ponto Normal de Ebuli¢do > 800
K.

E utilizado Lee-Kesler

Se:

Ponto Normal de Ebuli¢cdo <
548.16 K e
PLIo<850 kg/m3.

E utilizado Bergman

Em todos os outros casos é
utilizado Cavett

Aspen, Bergman,
Cavett,
Edmister, Group
Contribution, Lee
Kesler,
Lydersen, Mathur,
PennState, Riazi
Daubert,
Rowe, Standing,
Twu

Pressao Critica
Densidade padrdo do
liquido
Variaveis
COSTALD
Viscosidade

Volume Critico

Densidade padrao do
Volume . Group Cpntrlbutlon, hq.u,ldo.
Critico Pitzer Pitzer, Variaveis
Twu COSTALD
Viscosidade
Para sistemas com Bereman. Edmister w
hidrocarbonetos é utilizado o & I:ee ’ WGs
Acentricidade método de Lee Kesler; Kesler, Pitzer, Pitzer Massa Efpe.cslflca
) Curl Variaveis
Em todos os f)utros casqs é Peng Robinson COSTALD
utilizado o método de Ptizer Viscosidade
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2. Simulacao Dinamica

A maioria dos sistemas reais sofre variacdes ao longo das trés dimensodes
espaciais. Quando se deseja analisar um sistema ao longo de todas as dimensdes
espaciais, € necessario construir um modelo composto de equagdes diferenciais parciais.
Neste caso, o modelo é chamado de modelo distribuido.

Se, por outro lado, as variagcdes espaciais sao pequenas e podem ser desprezadas,
sendo as propriedades e estados do sistema constantes em um determinado volume de
controle, pode-se descrever o sistema aproximando-o por um modelo composto de
equagdes diferenciais ordindrias, equagdes algébricas ou um sistema algébrico-
diferencial. Nesse caso, o0 modelo é chamado de modelo concentrado e, as variaveis do
sistema dependem apenas do tempo.

O desenvolvimento e a resolucdo de modelos distribuidos sdo complexos e
requerem grande dispéndio de tempo e de recursos financeiros e computacionais.
Adicionalmente, na grande maioria das vezes a complexidade adicional é desnecessaria
uma vez que a andlise com um modelo concentrado pode fornecer resultados fidedignos
com maior facilidade de implementacao.

Todos os simuladores de processo modulares utilizam modelos concentrados
para representar o processo desejado. Modelos que representam as variagdes do sistema
em func¢do do tempo sdo chamados de modelos dindmicos e permitem a andlise dos
fenomenos transientes do sistema. Quando as variacdes temporais deixam de ser
importantes e avaliam-se os estados estaciondrios do processo.

As simulagdes estdticas sao utilizadas para representar 0S Pprocessos
estaciondrios, permitindo o dimensionamento dos equipamentos na fase de projeto e a
andlise de cendrios diferentes de producdo. Contudo, as simulagdes estdticas nao

conseguem representar os periodos transientes pelo qual passa o processo.
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Para andlise de transientes, é preponderante a avaliacdo do processo através de
simulacdes dindmicas. Para isso € necessdrio obter informacdes bdsicas sobre os
equipamentos do processo, incluindo dimensdes, caracteristicas de funcionamento,
l6gicas de controle, dimensdes das vdlvulas, etc. Com essas informacdes € possivel
otimizar processos, sintonizar malhas de controle, avaliar a seguranca (analisando-se
transientes até a estabilizacdo do processo), avaliar partida e parada de sistemas e treinar
operadores em situacdes que ndo podem ser reproduzidas em condicdes normais de

operacdes (e.g. acidentes, vazamentos, falhas de equipamentos, etc.).

2.1.Balanco de Massa Global

A base matemadtica do Hysys € constituida pelas leis de conservagdo. Desta
forma, o balanco de massa global, os balancos de massa por componente e o balanco de
energia no estado dinamico sdo similares aos balancos para estado estaciondrio com a
diferenca de apresentarem um termo de actimulo que é dependente do tempo. Logo, as
varidveis de saida também serdo dependentes do tempo (ASPENTECH

TECHNOLOGY, INC., 2005b).

O balango de massa global para um sistema pode ser equacionado conforme
mostrado na Equacao (41).
Taxa de Acamulo de massa = Massa que Entra — Massa que Sai (41)
Tomando como exemplo o tanque com mistura perfeita da Figura (4), com uma
alimentacdo e uma saida, o balan¢co de massa pode ser escrito conforme mostrado na
Equacao (42).

d(poV)
dt

= F1p1 — Fopo (42)

Onde, p é a massa especifica, V é o volume e F € a vazao volumétrica.
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Figura 4. Tanque com mistura perfeita.

A Equacdo (42) € um exemplo simplificado para compreensio do simulador. O
simulador considera os efeitos decorrentes de outros fendomenos fisico-quimicos, tais
como reacgdes quimicas, alteracdo de densidade, efeito da coluna de liquido,

vaporizacdo, condensagdo entre outros.
2.2.Balanco de Massa por Componente

O balango de massa por componente, para um sistema multicomponente com
reacdo por ser descrito como:
Taxa de Acdmulo do Componente i =
Vazao de Alimentacdo de i —Vazao de Retirada de i
+Taxa de formagao ou consumo de i (43)
Para exemplificagdo considera-se um sistema multicomponente, em um reator

CSTR. O balango de massa por componente € descrito na Equacgao (44).

d(CioV)

dt = F1Cl-1 - Focl'o + RlV (44)

2.3.Balanco de Energia
Para o balanco de energia € possivel escrever:

36



Taxa de Acumulo de Energia =
Fluxo de energia que entra — Fluxo de energia que sai +
Calor adicionado + Calor de reagcdao — Trabalho realizado 45)
Admiti-se que o fluxo de energia que entra ou sai do sistema esta associado a
mecanismos condutivos e convectivos. Admiti-se ainda que o calor adicionado ao
sistema € transportado através das fronteiras por condugdo ou por radiagdo.
Para um reator CSTR com remoc¢do de calor, o balango de energia pode ser
representado pela Equacao (46).
AV = Fupy (s + ks + 1) — Fopo(t + ko + o) + Q + Q@ — W + FP, — FPy) (46)
Onde u ¢é a energia Interna, k € energia cinética, ¢ € a energia potencial, Q € o calor
adicionado ao sistema e @, € o calor de reacao.
O modelo utilizado pelo Hysys pode ou ndo considerar simplificagdes. O usuario
tem a opg¢do de escolher se deve ser considerado:
a) Energia potencial: Pode ou ndo ser considerada. Caso desejado devem
ser informadas as elevagdes de entrada e saida;

b) Energia cinética: a depender da configuracdo dos bocais dos vasos de

processo e da velocidade de fluxo, pode ou ndo ser desprezada.
2.4.Integracao

Para a resolugdo do sistema de equagdes, o Hysys utiliza o método de Euler
Implicito (PINTO e LAGE, 2001). O método numérico de integragdo admite que a
curva a ser integrada possa ser dividida em pequenos retangulos. Quanto menor for a
largura deste retdngulo, mais precisa serd a integracado com o método de Euler implicito.
A Figura 5 apresenta um comparativo entre a integracdo exata e o método de Euler
implicito. No Hysys o passo de integracdo é definido de forma adaptativa, a depender da

precisdo fixada pelo usudrio.
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Integracio Exata Meétodo de Euler Implicito

!

J’;‘_'_] ﬂ:\l.-'} f‘/|
- I

drea = | fTdr / I
- I

|
|
n 1:n+1 tn t"—1

Area = (f,1 )k

y

Figura 5. Ilustracdo esquemadtica do método de Euler implicito comparando-o a
integracdo exata (ASPENTECH TECHNOLOGY, INC., 2005b)

A formulacdo do método de Euler implicito € mostrada na Equacao (47)

T[T (Y ) (47)

at
Para reduzir o tempo de integracdo, os balancos nio precisam ser resolvidos
simultaneamente a cada passo de integracdo. Uma das opg¢des oferecidas pelo Hysys € a
definicdo de que modelos devem ser resolvidos a cada ciclo de integracdo. A opc¢do
padrdo do aplicativo é:
a) Balanco Global (pressao) — Resolvido a cada ciclo (varidvel mais
répida);
b) Balanco de Energia (temperatura) — Resolvido a cada 2 ciclos (varidvel
com velocidade intermedidaria);
¢) Balang¢o por componente (concentracdo)— Resolvido a cada 10 ciclos
(varidveis mais lentas).
Somente com a experiéncia acumulada e a avaliacdo dos resultados obtidos
consegue-se aperfeicoar estes pardmetros numéricos. Normalmente esses valores sdo

suficientes para resolver quase todos os problemas de forma eficiente. Somente sistemas

mais complexos (como aqueles que incluem sistemas de compressdo) requerem
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manipulacdo dos parametros numéricos, para obtencdo de simulacdes mais precisas e
estdveis numericamente.

Diversos modelos de equipamentos estdao disponiveis no Hysys, como:

a) Separadores bifésicos, trifasicos e tanques;

b) Aquecedores, resfriadores, trocadores de calor (rigorosos) e fornos;
¢) Bombas, compressores € expansores;

d) Gasodutos e tubulacdes;

e) Vilvulas de controle, de bloqueio, de reten¢ado e de alivio;

f) Reatores CSTR, PFR e outros;

g) Colunas de destilacdo, absorcao, extracao L-L e outros;

h) Controles e diagramas de causa e efeito.

Além disso, diversas possibilidades para comunica¢do com outros aplicativos,
para criacdo de modelos pelo usudrio, para estimacdo de propriedades, etc., estdo
disponiveis. Para cada um destes sistemas, sdo considerados minimos detalhes, de
forma a permitir uma simulagdo rigorosa. Por exemplo, pode ser necessario definir:

a) Diametro dos bocais;

b) Dimensdes dos equipamentos;

c) Alturas dos equipamentos e dos bocais;
d) Internos dos equipamentos;

e) Perdas térmicas;

f) Perdas de carga;

g) Curvas de bombas e compressores;

h) Retengdo;

1) Rugosidade de linhas e equipamentos;

j) Tipos de atuador em valvulas.
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3. Interface OLE

O simulador Hysys foi desenvolvido com uma estrutura modular de
programacio orientada a objetos, utilizando a tecnologia Microsoft COM®. Portanto, as
propriedades do Hysys podem ser acessadas através de outros aplicativos compativeis
com esta tecnologia. O modo mais simples de fazer esta comunicacao € a utilizagdo da
linguagem de programacdo Microsoft Visual Basic® disponivel nos aplicativos
Microsoft e conhecida como VBA (Visual Basic For Applications). A capacidade de
realizar esta comunicacao € chamada pela Aspentech de Automation. Assim cada objeto
€ considerado como um container associado a um conjunto de funcdes e varidveis que
podem ser acessadas (BHUTANI et al., 2007).

As fun¢des de um objeto do Hysys s@o chamadas de métodos e as varidveis
ligadas a ele sao chamadas de propriedades. Na Figura (6) pode-se vislumbrar

graficamente um objeto, suas propriedades e os métodos associados ao objeto.

s

= Bomba Saida

Entrada om
Vazao
Propriedades< ~ Rotagao
Poténcia
Energia

Meétodos - Equagoes

Figura 6. Sistema composto de uma bomba representando suas propriedades e métodos.

No Hysys existem mais de 340 objetos disponiveis, contendo mais de 5.000
propriedades e métodos. Para todos os objetos, a biblioteca do soffware mostra suas
propriedades e métodos associados. Para cada propriedade, a biblioteca informa o tipo

de resposta que deve ser esperada. Para cada o método, a biblioteca mostra os
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argumentos que sao necessdrios para executa-la e as respostas que devem ser esperadas.

Na Figura (7) pode ser visualizada a tela da biblioteca do Hysys. Em destaque para o

objeto Separator, que possui diversas propriedades e métodos.

4 Microsoft Visual Basic - HYSYS Portable1 - [Pesquisador de objeto]

‘%% Arquivo Editar Exibir Inserir Formatar Depurar Executar Ferramentas Suplementos jan% Ajuda

HE R I

[T Al )

HYSYS - 4

R

Resultados da pesquisa
Biblioteca

Classe

Membro

Classes

Membros de ‘Separator’

= sbModeEnum | |28 Application E
=7 sbModeEnum_enum & AttachedFeeds
=7 scActionEnum_enum =& AttachedLogicalOps
= scCtriModeEnum_enum &' AttachedProducts
= scDataFormatEnum_enum &' AvailableUA
= scExecutionEnum_gnum & AvailableUAValue
@ SchedulerSequence & BottomOfHeater
2 SchedulerSequences 2% BottomOfHeaterValue
& ScheduleState_enum & CalcLevel
=P scleftisEnum_enum & Classification
=P SecondOrderFunctionalityTypeEr e& ClassificationName
2] SelectorBlock & CreateFluid
2} SendDDECommandAction =@ CreateUserVariable
2} SeparationStage e DirectQ
Vil Separator & DirectQValue
@ Separator1 & DownstreamPressureOp
=F SeparatorType_enum &' DownstreamPressureSource
21 SequenceEvent &' DutyLocation
#) SequenceEvents & DutyType
=P SequenceRunMode_enum & EnergyStream
=F SequenceStatusEnum_enum =& EnergyStreamVar
2 SetControllerModeAction &' EquilibriumConstant
2 SetOp e EquilibriumConstantValue
=P SGCorrelation_enum & EstimatedMolarExtent
=7 ShellBafleTypeEnum_enum & EstimatedMolarExtentValue
# ShellPassesEnum_enum 2 Feeds
=F SideTypeEnum_enum e Flowsheet
) SignalBlock =& FluidPackage
) simpleRateReaction - GetUserVariable
21 simpleSolidSep & GibbsEnergy
2} SimulationCase &' GibbsEnergyValue
2 SimulationCases & HeatFlow
@ simulationCases1 & HeatFlowValue
@] simulationCases2 =& HeatLossModelType
Z® SimuRecy_enum ' HeatlossParameterType
=® SolType_enum e HeavyLiguidMassFlow
& Solver & HeavyLiquidMassFlowValue
= SolverMode_enum & HeavyLiquidMolarFlow
2 SourPRPropPkg B%' HeavyLiguidMolarFlowValue
21 SourSRKPrapPkg e HeavyLiguidProduct
2 SpecifyVariableAction =g HeavyLiguidProductvar
) SpreadsheetCell * |e&' HeawLigquidvolumeFlow s
Class Separator ~
Membro de HYSYS
Separator =
v

Figura 7. Tela do VBA mostrando a biblioteca de objetos, com destaque para o

objeto separator e uma parte de suas propriedades e métodos.

Para acessar as simulagdes a partir do Visual Basic, o objeto SimulationCase

deve ser declarado e conectado através do método GerObject. A partir dai, outros

objetos podem ser acessados. Dentre eles, os principais sdo:

a) MaterialStreams: Definicao das correntes materiais da simulagdo;

b) EnergySreams: Definicao das correntes de energia da simulagao;



c) Operations: Definicdo dos equipamentos e planilhas existentes na
simulacao;

d) Integrator: Definicdo dos parametros da simulagdo, incluindo passo,
inicio, fim, parada, etc.;

e) Basismanager: Defini¢do dos modelos a serem usados, componentes,
hipotéticos, etc.;

f) ReactionSet: Definicdo das reagdes quimicas da simulacao.

Em modo estatico, a simulacdo é controlada através do método CanSolve. Se o

método € definido com TRUE, a simulagdo € executada; se FALSE, ndo € executada.

Para simula¢des dinamicas, o controle da simulacdo é feito através do objeto

Integrator. Na Figura (8) pode ser visualizado um c6digo exemplo para acessar a

simulacdo aberta e executar a simulacdo do periodo StartTime até EndTime minutos:

(Geral) x| [setupsim |
Public Sub SetupSim(S5tartTime As Double, EndTime As Double) |
'Declaragio de Variavei
Dim hyApp As Hysys.Application 'HYSYS Application
Dim hyCase As Hysys.S5imulationCase 'HYSYS Case
Dim SimControl &As Hysys.Integrator 'Integrador
f
'Conectando tao Hysys
S5et hyApp = GetObject(, "HYSYS5.Application"™)
'Acessa o caso aberto
S5et hyCase = hylpp.ActiveDocument
If hyCase Is Nothing Then
MsgBox "N&oc hé& nenhum agquivo aberto Hysys para conectar.”
Exit Sub
End If
S5et SimControl = hyCase.S5olver.Integrator 'Acessa o Integrador
S5imControl.SetStopTime EndTime, "minutes”™ 'Define o fim da simulacgioc para En
SimControl.CurrentTime.SetValue StartTime * 60 'Define o tempo de lnific da simulagio
S5imControl.Continue 'Reinicia a simulacgdo
Do While SimControl.IsRunning ' verifica se a simulagio ainda esta rodando
Loop
End Sub
=

Figura 8. Cédigo demonstrando o acesso a uma simulagao dindmica através do VBA.
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Para acessar valores diretamente no Hysys, usam-se as funcdo GetValue e
SetValue. Com a fungdo GetValue pode-se ler qualquer valor de uma propriedade de um
objeto do Hysys. Por outro lado, com a funcdo SetValue pode-se definir qualquer valor
de uma propriedade que permita acesso no Hysys. Contudo, nem todas as varidveis e
propriedades podem ser definidas, ja que algumas delas sdo calculadas.

Tipicamente usa-se a funcdo SetValue em uma simulacdo para definir um valor
de entrada (pressao, temperatura, composicao, vazao, etc.). Em uma simulagcao dinamica
€ necessario fornecer o minimo de informacao necessaria para que se tenha o nimero de
graus de liberdade necessdrio para a resolucdo do modelo, ou seja, se for definida a
pressdao de uma corrente, nao € possivel definir a vazao e assim por diante. Na Figura
(9) pode-se visualizar um exemplo de uso da fungdo GetValue, acessando a corrente

ENTRADA da Figura 6.

(Geral) _v| |AcessandoENTRADA

Function AcessandoENTRADA ()

Dim hyApp As Hysys.Application '"HYS5YS Application
Dim hyCase As Hysys.S5imulationCase "HYSYS Case
'Conectando to Hysys
Set hyApp = GetObject(, "HYSYS.Application")

'Acessa o caso aberto
Set hyCase = hyApp.ActiveDocument

Dim hyStream As ProcessStream
Dim TemperatureVal As Double

Set hyStream = hyCase.Flowsheet.MaterialStreams ("ENTRADA"™
TemperatureVal = hyStream.Temperature.GetValue("C") ' L& a temperatura da corrente ENTRADA em Celsius

MsgBox hyStream.Name & " temperature(C) = " & TemperatureVal ' Caixa de mensagem informando o valor da temperatura

End Function

f

Figura 9. Exemplo de uso da Funcio GetValue.

43




Capitulo IV - ESTRUTURACAO DO SISTEMA

1. Introducao

Para a realizacdo de um trabalho de reconciliacdo de dados, € necessério dispor
de um conjunto de dados consistentes, onde haja redundincia na classificacdo das
varidveis. E necessario ainda que se conheca a matriz de covaridncias das flutuacdes
medidas para defini¢do rigorosa do problema. Uma vez definido o sistema a avaliar, é
necessario também que se defina a técnica de reconciliacdo de dados a ser utilizada, ou
seja, definir a funcio objetivo utilizada e a técnica de minimizagdo a ser aplicada. E
necessario ainda que restricdes definidas em termos de um modelo que represente o
sistema real de forma fidedigna.

A implementacdo do modelo pode ser uma etapa demorada e custosa, pois deve
ser feita a modelagem do sistema e utilizado um método numérico adequado para sua
resolucdo. Uma alternativa é a utilizacdo de simuladores comerciais que ja possuem
uma gama de modelos disponiveis, minimizando assim o esfor¢o despendido nessa
etapa. Isto € particularmente verdadeiro quando sdo analisados processos complexos,
constituidos por malhas de controle, vdrios equipamentos e envolvendo multiplos
componentes.

A estratégia usada neste trabalho consiste na utilizacdo do simulador de
processos comercial Aspen Hysys 2004.2 como restri¢do no processo de minimizac¢ao
da funcdo objetivo. Assim, faz-se necessdrio desenvolver uma interface para
comunicacdo entre a ferramenta de reconciliacio e o modelo. Neste Capitulo sdo

descritas as ferramentas utilizadas neste trabalho para comunicagdo.
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2. Procedimento de Reconciliacao de Dados

O problema de reconciliacdo de dados que sera executado neste trabalho foi
resolvido utilizando o pacote computacional Maxima, que € um aplicativo derivado do
aplicativo ESTIMA originalmente desenvolvido para estimacdo de parametros
(NORONHA et al., 1993). Este aplicativo utiliza a técnica de minimizacdo de Gauss-
Newton para minimizacdo da fun¢do objetivo, como apresentado por ANDERSON et
al. (1978). Para a obtencdo da matriz hessiana, sdo calculadas numericamente as
derivadas primeiras das respostas do modelo em relagdo as varidveis independentes e
aos parametros, utilizando diferencas finitas centrais.

A funcdo objetivo utilizada € definida como uma fun¢do de méxima
verossimilhanga, conforme mostrado na Equacdo (47). Portanto, admite-se
implicitamente que os erros sao pequenos, possuindo comportamento aleatério com
distribuicao normal, média nula e variancia conhecida.

fobj = ZEAQE =YWV (Y = V™) + ZMEXE — XVt (XF — X)) (47)
Sujeita as restricdes do modelo Y = f (X, 0).

E usada uma estratégia de reconciliacio por janelas méveis de forma a diminuir
a dimensdao do problema. Cada janela € utilizada para conduzir uma reconciliagdo
independente. Define-se X como o vetor de varidveis independentes, Y como o vetor de
variaveis dependentes, J como o tamanho da janela e DIM a dimensdo do vetor. Nesse

caso, I é definido como o intervalo de amostragem. Desse modo:

Numero de variaveis de Entrada = DIM (X ).§ (48)

Numero de Varidveis de Saida= DIM (Y).% (49)

Assim, pode-se dizer que o problema possui uma quantidade de experimentos

unitdria, sendo que o nimero total de varidveis € igual a soma do ndmero de varidveis
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de entrada e de saida das Equacdes (48) e (49). Pode-se entdo reescrever a fungao

objetivo da seguinte forma:

I I
forj = i, (O =YV (Y = Y™ + i, X = X7 Ve (X7 —XT) (50)

Onde, Y € a varidvel dependente calculada i, Y™ é a varidvel dependente medida i, X
é a varidvel independente calculada i, X{ € a varidvel independente medida i. Admite-se
implicitamente que as flutuacdes experimentais das diferentes medidas ndo sao
correlacionadas.

Como exemplo, admita que um sistema possui 4 varidveis de entrada, 6 de saida,
janelas de amostragem de 30 minutos e intervalo de amostragem de 5 minutos. Nesse
caso para cada janela de amostragem ha um total de 60 varidveis a serem reconciliadas.

O aplicativo Méxima € composto pelas seguintes subrotinas principais:

a) Leitura — faz a leitura dos dados experimentais (reais), dos parametros da
reconciliacdo, do tipo da funcdo objetivo (1 indica funcdo de minimos
quadrados; 2 indica func@o de minimos quadrados ponderados; e 3 indica
fungdo com correlacdo entre varidveis de um mesmo experimento), e das
perturbacdes das varidveis e parametros, para célculo das derivadas
numéricas;

b) Modelo — executa o modelo, alimentando-o com as variaveis de entrada e
obtendo as variaveis de saida. No caso deste trabalho, a rotina modelo
envia e recebe os dados para simulador Hysys através da interface Hysys
— Maxima — Link que serd descrita adiante;

c) Principal — é a rotina mae do programa. Todas as subrotinas sdo

chamadas a partir dela;
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d) Regres - faz a minimizagao da fun¢do objetivo e controla a convergéncia
do procedimento numérico. Regres chama a rotina que faz o cdlculo das
varidveis dependentes em cada condi¢do experimental (Func), a rotina
que calcula as derivadas do modelo com relagdo a cada parametro e a
cada varidvel independente (Deriv), a rotina que calcula o valor da
funcdo objetivo (FunObj), a rotina de inversdao de matrizes (Inversa), a
rotina queinforma algum erro no procedimento (Erro) e ainda escreve os

dados calculados durante o procedimento de minimizagao (saida.dat).
3. A interface Hysys — Maxima — Link (HML)

Dado que a proposta deste trabalho consiste em executar o procedimento de
reconciliacdo de dados utilizando como modelo simulagdes construidas no simulador
comercial Hysys 2004.2 fez-se necessario estabelecer a comunicagdo entre o simulador
e o aplicativo Maxima. Por isso, foi desenvolvido o aplicativo HML (Hysys-Mdxima-
Link). No HML aplicativo Méxima se transformou em uma funcdo paralela, que é
executada apenas quando necessario. Quando o modelo precisa ser acessado, o HML
acessa o simulador Hysys e obtém os resultados da simulacdo. Além disso, todos os
dados necessdrios para configurar o processo de reconciliacdo sdo alimentados através
da interface do HML. O HML consiste de uma pasta de trabalho MS Excel 2007
programada em Microsoft Visual Basic. A estrutura do HML € descrita na Figura (10) e
a interface com o usudrio € apresentada na Figura (11).

As principais rotinas do HML sao:

a) Reconciliar — rotina principal do programa, responsavel pela execugao do
procedimento de reconciliacio com o numero de janelas desejadas,
chamada das outras subrotinas, detec¢do da convergéncia, importacao

dos resultados da reconciliagdo e geracao dos graficos com os resultados;
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b)

g)

h)

7

k)

DadosBusca — rotina que gera o arquivo dadosbusca.txt para alimentar o
Maxima;

DadosExp — rotina que gera o arquivo dadosexp.txt para alimentar o
Maxima;

InitRecon — rotina que executa o aplicativo Maxima em shell & wait;

ImportDat — rotina que importa os dados de entrada enviados pelo

Mixima para alimentar a simulacao;

SetUpHysys — rotina que alimenta o Hysys com as varidveis de entrada

do modelo;

SetupSim — rotina que executa a simulagdo durante o tempo do intervalo

dos dados;

SaveDatabook — rotina que executa um script no Hysys, salvando os

dados de saida da simulagao;

ShellAndWait — rotinas que acessa o kernel do Windows, executando as
fungdes OpenProcess, CreatePrcess e GetExitCodeProcess, para
executar o aplicativo Méaxima e detectar se ele ainda estd sendo

executado;
HysysNewWindow — rotina que prepara o Hysys para a préxima janela
executando a simulacdo até o tempo da préxima janela utilizando os

dados reais;

CreateGraphs — rotina que apds terminadas todas as janelas, gera os
graficos com os dados reconciliados comparando aos dados medidos e os

intervalos de confianca para andlise;
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Figura 11. Interface do HML no MS Excel 2007
4. Hardware e Software Utilizados

Todo o desenvolvimento deste trabalho foi realizado no sistema operacional
Microsoft Windows XP Professional, com Service Pack 3. A interface HML foi
desenvolvida em MS Excel 2007 e Microsoft Visual Basic for Applications. As
modificagdes no aplicativo Maxima foram realizadas em Compaq Visual Fortran 2000.
Para as simulagdes, foi utilizado o simulador comercial Aspentech Hysys 2004.2 em
modo dinamico. Os dados reais foram obtidos utilizando o aplicativo Plant Information
(PI) Datalink, que consiste na interface MS Excel do PL

O hardware utilizado consistiu de um computador com processador Intel Core 2
Quad com quatro nicleos de 2400 MHz, 4 GB de memoéria RAM (o sistema operacional
utilizado gerencia 3,25 GB), placa de video com 768 MB de memoria modelo MSI
GTX8800 e 2 HDs 250 GB Sata II. Apesar do sistema ter sido desenvolvido com este

hardware, ele também foi testado em sistemas com processador Intel Core 2 Duo e em
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sistemas monoprocessados. Neste caso, foram encontradas limitagdes para
gerenciamento da capacidade do processador, pois tanto o Médxima como o Hysys ndo
foram programados para gerenciar o uso de um unico processador. Assim, ambos
tentam ocupar 100% da capacidade de processamento disponivel. Em sistemas
multiprocessados, por outro lado, estes aplicativos ndo conseguem utilizar mais que
50% (processadores com 2 nucleos) ou 25% (processadores com 4 nucleos). Isto
também causa limitacdes de execugdo, ja que ndo € possivel ocupar toda a capacidade

de processamento.

5. Fluidos utilizados

Para realizacdo das simulagdes, foram utilizadas como base as andlises de PVT
de pocos produtores para compor o 6leo produzido por uma plataforma. Das anélises de
PVT foram extraidos os seguintes dados:

a) Composicao do fluido reservatorio;
b) Dados dos testes de separacdo: temperatura, pressdo, °API, RGO,
RGOy € RGOyota;
Sendo que °API representa a relagdo de densidade estabelecida pela API (American
Petroleum Institute), inversamente proporcional a densidade do 6leo a 60°F, de acordo
com Equagdo (51).

141,5

CAPI = —131,5 (51

6leoggep
Onde, RGOy, € a razdo gas/6leo na condi¢do de separagdo (volume de gds do separador
por volume de 6leo do tanque, em Sm’/Sm’), RGOy € a razdo géds 6leo no tanque
(volume de gas do tanque por volume de 6leo do tanque), RGOy, € a razdo gas dleo

total (volume de gas total separado por volume de 6leo do tanque).
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Na Tabela (2) pode-se visualizar um exemplo de teste de separacdo utilizado
neste trabalho. Com os dados do teste de separacdo e da composi¢do do dleo
apresentados na Tabela (3) é construida uma simulagdo equivalente ao teste de
separacdo (Figura (12)) de forma a ajustar a simulacao aos dados laboratoriais. O ajuste
fino realizado através do composto hipotético C20+ ou C12+ (o que estiver disponivel).
Para execucdo destas simulacdes foi utilizada a equacdo de estado de Peng Robinson
com calculo de entalpia e entropia pelo método de Lee Kesler, como ja citado
anteriormente.

Tabela 2. Resultados de um teste de separagao.

[ Tsep RGO, RGO, RGO AP
250.0 75.0 95.47 9.63 105.10 29.52
200.0 75.0 98.36 7.32 105.68 29.44
150.0 75.0 101.75 5.04 106.79 29.30
115.0 75.0 104.60 3.51 108.10 29.12
50.0 75.0 112.20 1.05 113.25 28.44
0.0 75.0 128.10 0.00 128.10 26.64

Foram utilizadas 12 andlises de PVT representativas para ajustar o 6leo de 16
pocos produtores. Desta forma, foi elaborada uma planilha em MS Excel que se conecta
ao Aspen Hysys e roda cada caso de teste de separacdo para cada poco. Assim, alteram-
se as caracteristicas do composto hipotético C20+ ou C12+, de modo a obter na
simulacdo as razodes gés 6leo e o °API experimentais. Este ajuste € feito por tentativa e
erro, alterando-se massa molecular média e a massa especifica de cada fluido hipotético.
Avalia-se cada nova tentativa em todas as pressdes e temperaturas, verificando-se as
RGOs obtidas e o °APL.
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Tabela 3. Andlise composicional de um petréleo.

Componentes Oleo morto Gas do flash Fluido do
Reservatoric

CO, Q.00 0.19 0.11
M 0.00 0.47 0.28
C, 0.00 6971 4218
Cz 0.00 1327 8.03
Cy 019 9.61 5.849
ICs 0.14 1.41 0.9
NC, 0.90 318 227
ICs 0.53 069 083
MNCg 1.60 0.91 1.18
Cq 343 044 1.62
C; 81T 0.0 210
Cq T.48 0.04 2.98
Ca 657 0.00 2.59
Cin G518 0.00 2.44
Cn 242 0.00 214
Ciz 4.87 0.00 1.92
Ca 5.11 0.00 2.02
B 417 0.00 1.65
Cig 4.19 0.00 1.66
Cia 22 0.o0 1.27
ek 72 0.00 1.07
Cie 2.61 0.00 1.03
Crs 232 0.00 0.9z
Cape 33.19 0.00 31

Densidade do gas 0.8269

Massa Mol Total 274 2385 123

Massa Mol. Cgp. 319

Dengidade C. 0.9525

Temperatura 40 °C

RGO do flash 117.66 mstd / m’std

APl 2765

Coef. exp. térmica

7.5752 x 107 =™
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Figura 12. Modelo para teste de separacdo em Hsyys 2004.2
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Foi estabelecido que uma faixa de erro #5% como aceitdvel para a RGOy, €
RGOy Na Tabela (4) visualiza-se a planilha MS Excel utilizada para otimizar os
fluidos que serdo utilizados.

Na Figura (13) observa-se o ajuste final dos fluidos hipotéticos para todos os
pocos. Para cada estimativa de massa molar e massa especifica, eram calculadas pelo
Hysys as propriedades do componente hipotético, conforme mostrado na Tabela (1).

Depois de realizados os ajustes de todos os fluidos produzidos, foi obtida a
composi¢ao de cada fluido produzido e construida uma simula¢do dindmica para o
processo. A planta inclui a separacdo e o tratamento do 6leo, a compressdo e o
tratamento do gds e ainda o sistema de gds combustivel com retirada do géas apds o
terceiro estdgio de compressdo, sendo obtida a composicdo do fluido na saida do
terceiro estdgio de compressao para utilizacdo posterior neste trabalho. A Tabela (5)

apresenta a composi¢ao deste fluido.

* Hypo Group: Hipotéticos

Hypo Group Caontrals
Group Name E stimation Methods... | Clone Library Comps... |
Comporent Class | Hydrocarban | Estimate Unknawn Props | Motes |
MEF Lig Denzity Tc Pc Wi S
Ham: [C] MW kama) [c] [kPag] | [m3kgmele] | ACSnTc
| C20+_4BHPA* 7070 510,00 1040.00 739.40 q03.26 1.6963 1.1341
C20+ 71HP= 570,95 540,00 990,00 718.06 724.73 L] 1.2874
C20+_BHP* 728 523,00 1035.00 74234 854,29 1.7756 iF225s
C20+_20HP* ER9.40 RO7.00 1085.00 826,00 E91.74 s 1.3600
C20+_24HP* k3389 RE0.00 1060.00 790,32 Ee T 20791 13195
C20+_E2HP* R34 57 R05.00 960,00 Ba1.22 756,71 1.8491 1.2432
C20+_11H* R10.11 450,00 1005.00 B82 35 96F.99 1.5854 09934
C20+_1RIP* RER.32 495 00 1060.00 74639 988 45 1.5930 1.1508
C20+_B0HP: 99118 | 118R.00 1020.00 103028 14.06 1567057 20183
C12+_EOHP* RO0.85 RO7.00 952 490 721.43 B10.08 i 1.4358
CZ20+_E8HPF* RA3 6T 473.00 102000 705,84 986,52 15398 11320
C12+_54HP* 2123 £31.00 964.00 739.40 483 58 27207 1.4683
Individual Hypo Controls
"Wigw. . AddHypo | Add Salid Delete UMIFAL... {« Baze Fropeties  Wapour Pressue

Figura 13. Fluidos hipotéticos ajustados a partir da massa molecular e massa especifica.
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Tabela 4. Planilha utilizada para otimizacdo dos fluidos produzido frente as PVTs.

Pressdo(psig) e Pressdo | TCC) | Wig(mam) |Vgas (m3m)|RGO SEP|RGO_PVT SEP ngf%

5000 10,00 50.00 10000 1.03 8020 TB.0B 7614

85.00 10.00 65.00 10.00 103 7876 | 76.35 73.24

120.00 10.00 12000 | 10.00 104 7463 | 7152 55.33

120.00 40,00 120.00 40.00 1.03 7952 T7.47 T3.83

85.00 40,00 8500 | 40.00 101 8344 | 8233 7968

50.00 20.00 50.00 | 40.00 101 B4g0 | 8409 83.32
Vig | Vgas2 RGO PVT_|RGOTQ| Vig | Vgas2 RGO_PV |RGO TOT

aim3m) | mam) |R€92|  Ta o amam) | mam) | RO | T 1o | ex | APV

702 | 79 | 280 | 978 528 | 102 | 8346 | 8161 | 8532 5 |.1.79861849
1.02 4.07 3199 11.00 7.01 1.02 82 83 81.18 8423 -1.51492T55
102 | 798 | 782 | 1386 | 604 102 | 8261 | 80.89 | 82.19 1.32352087
101 | 469 | 462 | 1106 | 644 101 | 8421 | 83.04 | 8490 0.1830956
1.01 207 206 6.25 4.19 1.01 85 51 84 82 B85 94 -1.41026422
1.00 1.43 1.43 556 413 1.00 86.23 85.82 86,68 -2 09912187

Tabela 5. Composi¢do do gis na saida do terceiro estdgio de compressdo a ser enviado

para o sistema de gds combustivel.

Componente % Molar
H,0 0,000
Co, 1,097
Nitrogénio 0,259
Metano 89,912
Etano 4,142
Propano 2,129
i-Butano 0,383
n-Butano 0814
i-Pentano 0,224
n-Pentano 0,326
n-Hexano 0,309
n-Heptano 0,268
n-Octano 0,108
n-Nonano 0,019
N-Decano 0,006
n-Cl1 0,002
n-C12 0,001
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Capitulo V - RECONCILIACAO DE DADOS

1. Introducao

Para o desenvolvimento desta dissertagdo, foram estudados trés exemplos de
problemas de reconciliagdo de dados dindmica nao-linear. Os trés exemplos sdo:

a) Reconciliagdo de dados em um sistema modelo, composto por uma linha
com dois medidores de vazao massica;

b) Reconciliagdo de dados um sistema modelo, composto por um separador
bifasico, com medi¢do de vazdo massica nas correntes de entrada e saida
e medicdo de nivel;

¢) Reconciliagdo de dados em um sistema real de condicionamento de gés
combustivel, para consumo em turbinas para geracao de energia;

Cada um dos trés casos € detalhado a seguir. Em todos os casos foram utilizados
modelos implementados em Aspen Hysys. Para uniformizar os procedimentos
utilizados, todos os casos utilizaram os mesmos modelos termodindmicos € mesma
composi¢ao do fluido da corrente de entrada. Além disso, foram utilizadas as mesmas
técnicas de reconciliagdo de dados, com uma func¢do objetivo do tipo minimos

quadrados ponderados com limite de confianga igual a 95%.

2. Reconciliacao de Dados— Caso I

2.1.Modelo

O principal objetivo do Exemplo 1 € ilustrar em um problema simples o
desempenho do sistema de reconciliacdo implementado. Como descrito anteriormente, a

reconciliacdo de dados foi feita utilizando um modelo construido em Hysys. Para este
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caso, foi utilizado o modelo apresentado na Figura (14) com composi¢dao da corrente 1
igual a da Tabela (5).

O processo consiste em uma tubula¢do de gds combustivel com dois medidores
de vazao massica, o primeiro localizado a montante da vdlvula VLV-101 e o segundo
ap6s a valvula. Assim, o procedimento de reconciliacio de dados serd executado
considerando as seguintes varidveis:

- Varidvel Independente: Vazao méssica da corrente 1;

- Varidvel Dependente: Vazao Massica da corrente 2;

S

L VLV-101 =
1 2

Mass Flow | 7.500e+004 ‘ kg/h Mass Flow ‘ 7.500e+004 | kg/h

Figura 14. Fluxograma da simulacdo em Hysys do processo do exemplo 1.
O pacote termodinamico utilizado considerou a equacdo de estado de Peng

Robinson, com entalpias calculadas pelo método de Lee Keesler.
2.2.Dados Utilizados

Dado que o sistema proposto ndo € real, foi necessdrio gerar os dados
experimentais por simulacio, de forma que o procedimento de reconciliagdo de dados
pudesse ser executado. Assim, foram simuladas 24 horas de operacdo deste processo
com aquisi¢cdo de dados a cada 5 minutos. Admitindo-se que o sistema ndo € isolado e
que a montante e a jusante da vdlvula existem outros processos que o perturbam, as
vazdes perturbadas arbitrariamente alteracdes de set points. Os dados de simulacdo
foram perturbados por um sinal pseudo-aleatério gerado pela fungio ALEATORIO do
MS Excel. Como os dados pseudo-aleatérios originais sao uniformemente distribuidos

no intervalo de [0,1], as perturbacdes foram transformadas com as Equacdes (51) e (52)
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para gerar perturbacdes aproximadamente gaussianas, como mostrado nas Figuras (15)

e (16) (PEREIRA JUNIOR, FREITAS e LACERDA, 2003).
®, =/-2.In(U;).sen(2.7.U,) 5D
&, =/-2.In(U;y).cos(2.m.U,) (52)

Onde, ®; e &, representam as perturbacdes aproximadamente gaussianas

independentes e U; e U, sdo dados pseudo-aleatérios uniformemente distribuidos
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Figura 15. Distribui¢io utilizada para perturbar a vazio 1. u,; = 0,0690 e g2,= 0,9997.
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Figura 16. Distribui¢io utilizada para perturbar a vazdo 2. y,, =0,0196 e 6%, = 0,9910.
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A geragdo dos dados perturbados aleatoriamente foi feita na forma:

Aleatérioq

Q1 =01+ Q1-—; (53)
_ Aleatério,
Q2 = Q2 + Q. 7502 (54)

para ajustar a amplitude das perturbacoes.

A Figura (17) apresenta os valores simulados e os valores perturbados pela
fun¢do aleatéria. Vé-se que o ruido € relativamente pequeno. Mudangas de set points
foram introduzidas para verificar a estabilidade do procedimento de reconcilia¢do

quando o sistema passa por mudangas bruscas.

O procedimento de reconciliagdo de dados foi executado, utilizando o HML.
Foram consideradas janelas de 20 minutos com amostragem a cada 5 minutos. Para o
calculo das variancias dos erros de medida, foi considerado o trecho final do segundo
dia, onde o processo se encontra em estado estaciondrio, obtendo-se as variancias

apresentadas na Tabela (6).

Tabela 6. Variancia dos erros de medida da varidvel dependente e independente.

Variavel Variancia (Kg/h)®
Vazao Massica da Corrente 1 6089
Vazao Massica da Corrente 2 6594
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Figura 17. (a) Valor simulado da vazdo e valores perturbados pela funcao aleatdria. (b)

Visdo aproximada do intervalo de tempo indicado na Figura 17(a)
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2.3. Resultados e Analise

Os dados reconciliados para a varidvel independente sdo apresentados na

apresentados na Figuras (18) e (19).
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Figura 18. (a) Vazao massica reconciliada da Corrente 1 (varidvel independente) frente
ao valor simulado. (b) Visdo aproximada no periodo de 15:00 h as 00:00 h comparando

o valor medido, reconciliado e limites de confianca superior e inferior igual a 95%.
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z.

E possivel notar que o valor reconciliado estd sempre préximo do valor
simulado, minimizando a amplitude da oscilacdo gerada pela perturbacdo aleatéria e

apresentando estimativas mais precisas para as varidveis monitoradas.
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72000 &£=F-—
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Valor Simulado + Valor Reconciliado
- Limite Inferior = Limite Superior
70000 T T )

15:00 18:00 21:00 0:00
Tempo (h)

71000

Figura 19. Mesmo periodo da Figura (18(b)) comparando o valor simulado e o valor

reconciliado com os limites de confianga para a vazdo mdssica da Corrente 1.

Na Figura (20) e (21) € possivel verificar que os valores reconciliados para a
variavel dependente também aproximam dos valores simulados. Em todos os casos, os
limites de confianca englobam o valor simulado, mostrando a reconhecida capacidade

de filtragem de ruidos do procedimento de reconciliacido de dados.
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Figura 20. (a) Vazao massica reconciliada da Corrente 2 (varidvel dependente) frente
ao valor simulado. (b) Visdo aproximada no periodo de 12:00 as 00:00 do segundo dia
comparando o valor medido, reconciliado e limites de confianga superior e inferior igual

a95%.
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Figura 21. Mesmo periodo da Figura (20(b)) comparando o valor simulado e o valor
reconciliado com os limites de confianga para a vazdo mdssica da Corrente 2.

A Figura (22) apresenta a comparacdo entre os valores reconciliados para as
vazdes massicas da corrente 1 e 2. Os valores reconciliados para as duas correntes se
distribuem ao longo da mesma linha demonstrando a precisao do processo de
reconciliacdo, que aproximou os valores reconciliados dos valores simulados com alta
precisdo. Dada a simplicidade do modelo isto realmente era esperado, porém este
modelo proporcionou avaliar que ndo existem erros de programacao ou numericos

mostrando que o HML, o Hysys e o Mdxima se comunicam sem problemas.
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Figura 22. Comparagdo entre as vazdes massicas reconciliadas das correntes 1 e 2.
A anélise do tempo computacional demonstrou a viabilidade de implantacdo em
tempo real deste procedimento de reconciliagdio de dados. Para execucdo do
procedimento de reconciliagdo de dados foram gastos em média 54 segundos para cada

janela.

3. Reconciliacao de Dados - Caso I

3.1. Modelo

O principal objetivo do Exemplo 2 € mostrar que o sistema de reconciliagdo de
dados funciona a contento quando € usado um processo que, embora de simples
interpretacdo, pode ser considerado como uma estrutura matemdtica complexa. O
processo estd representado na Figura (23). Para este caso foram utilizadas as mesmas
bases termodinamicas do Exemplo 1. O processo consiste de um depurador de gis com
medicdo de vazdo mdssica na entrada e nas duas saidas. O sistema possui controle de

nivel do tipo PI atuando na védlvula VLV-100.
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1
Temperature 30,44 | C
Pressure 32,15 | kg/lcm2_g
Mass Flow 8,063e+004 | kg/h

>
VLV-101

3

Mass Flow | 7,425e+004 | kg/h

>y

3 3_1
VLV-102

V-100

o

LIC-100

S

VLV-100 -
4

Mass Flow | 6389 | kg/h

4_1

Figura 23. Fluxograma da simulacdo em Hysys do processo do Exemplo 2.

A composicdo da corrente 1 do sistema é a apresentada na Tabela (4) com

temperatura em torno de 30°C e pressdo em torno de 32 Kgf/cmz. As varidveis do

sistema sdo apresentadas na Tabela (7).

Tabela 7. Variaveis do sistema

Varidveis Independentes

Ty, Py

Varidveis Dependentes

Vazoes massicas: Qq, Q3 e Q4

Nivel: V-100

As caracteristicas dimensionais

apresentadas na Tabela (8).

dos
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Tabela 8. Caracteristicas dos equipamentos de processo.

Equipamento Caracteristicas

Diametro= 2m
Separador Bifasico — V-100
Altura= 5Sm

Nivel Set Point=13,9%
Controle de Nivel
Kc= 1,8 ; Ti= 22,2 min; Td= 0 min

Vilvula de Controle — VLV 100 Cv= 150 USGPM

3.2. Dados Utilizados

Como no Exemplo 1, as varidveis foram perturbadas aleatoriamente para gerar
um sinal ruidoso. As varidveis foram, portanto, perturbadas utilizando as Equacdes (51)
e (52). Nas Figuras (24) a (29) sdo apresentados os dados simulados através de uma

linha continua e os dados perturbados através de pontos.
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o Temperatura Perturbada —— Temperatura Simulada
20 T T T 1
0:00 6:00 12:00 18:00 0:00
Tempo (h)

Figura 24. Temperatura da corrente 1.
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Figura 25. Pressao da corrente 1.
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Figura 26. Vazao madssica a corrente 1.
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Figura 27. Vazdo méssica da corrente 4.
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Figura 28. Vazdo méssica da corrente 3.
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Figura 29. Nivel de liquido do separador V-100.

3.3.Resultados e Analise

Como resultado do procedimento de reconciliacdo, obtiveram-se os valores
reconciliados para as varidveis dependentes (P; e T;) e as varidveis independentes (Qi,
Q2, Q3 e Nivel) reconciliadas, os resultados sao apresentados nas Figuras (35) a (40).

Fazendo a andlise dos valores reconciliados, verifica-se que o reconciliador
convergiu de forma efetiva, apresentando limites de confianga (95%) estreitos e pouco
oscilatérios. A soma das vazdes madssicas de saida deve ser igual a vazdo mdssica de
entrada menos o acumulo. Na Figura (35) é apresentado o nivel do vaso V-100
reconciliado. Como a varia¢do no nivel € desprezivel pode concluir que o acimulo no
sistema € quase nulo. Assim, a soma das vazdes massicas de saida Q3 e Q4 deve ser
igual a vazdo mdssica Q1. Na Figura (37(a)) € apresentado Q3+Q4 como funcdo de Ql1,
verifica-se a perturbacdo varidveis simuladas através do afastamento da diagonal
principal. Os pontos apresentam-se distribuidos ao longo da diagonal, porém com

afastamento em relacdo a esta. Na Figura (37(b)) € apresentado a soma das vazdes
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madssicas reconciliadas Q3 e Q4 como funcao de Q1. A maior aproximagao dos pontos
em relacdo a diagonal confirma a eficiéncia do procedimento de reconciliacao de dados

filtrando os ruidos causados pelas medigdes.
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Figura 30. (a) Resultados da reconciliacdo da temperatura da corrente 1. (b) Visdo
aproximada da Figura (30(a)).
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Figura 31. (a) Resultados da reconciliagdo da pressao da corrente 1. (b) Visdo

aproximada da Figura (31(a)).
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Figura 32. (a) Resultado da reconciliacdo da vazao méssica da corrente 1 - Q;. (b) Visdo

aproximada da Figura (32(a)).
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Figura 33. (a) Resultado da reconciliac@o para a vazao mdssica da corrente 4 - Q4. (b)

Visdo aproximada da Figura (33(a)).
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Figura 34. (a) Resultado da reconciliacdo da vazao maéssica da corrente 3 - Qs. (b) Visdo

aproximada a Figura (34(a)).
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Figura 35. (a) Resultado da reconciliacdo para o nivel do vaso V-100. (b) Visao

aproximada da Figura (35(a)).



A andlise da Figura (36) demonstra que o tempo médio obtido para reconciliacao
de dados foi de 4,5 minutos, mostrando a possibilidade de aplicacdo do Hysys
Dinamico, como modelo do processo em procedimentos de reconciliacdo de dados

dinamico e ndo linear. A possibilidade de aplica¢do em linha também fica provada.

Tempo (Minutos)
<

0 I 1 I 1 1 1 I 1 1 1 I 1 1 1 1
0 5 10 15 20 25 30 35 40 45 50 55 60 65 70 75

Nimero da Janela
Figura 36. Tempo computacional necessdrio para executar a reconciliacdo em cada

janela.

Durante o processo de reconciliacio ndo foram notados problemas de
comunicacdo entre os aplicativos, demonstrando que o HML executa a contento a tarefa

de comunicar o Mdxima ao Hysys.
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Figura 37. (a) Vazao massica perturbada Q3+Q4 como fun¢do da vazao mdssica
perturbada Q1. (b) Vazao massica reconciliada Q3+Q4 como fun¢do da vazao madssica

reconciliada Q1.
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4. Reconciliacao de Dados — Caso Real

4.1. Modelo

Para avaliacdo do procedimento de reconciliagdo proposto em casos reais, foi
selecionada uma planta de condicionamento de gds combustivel. A fun¢ao desta planta
¢ adequar o ponto de orvalho do gds combustivel garantindo que nao haja condensagao
do gés que entra nas turbinas para geracdo de energia. O gds combustivel deve estar em

uma temperatura 20°C acima do ponto de orvalho dos hidrocarbonetos.

Este sistema coleta gds de duas fontes. Em situacdo normal, o gés € retirado apés
a planta de desidratacdo com TEG; isto €, apds o terceiro estigio de compressdo, a
pressdes proximas a 20000 KPag. Em situacdo de contingéncia, quando o sistema de
compressao ndo estd operacional, existe a possibilidade de importacao de gds a partir do
gasoduto. Neste caso, o gds é consumido e tem sua temperatura reduzida com a
diminui¢do da pressao do gasoduto. Assim, existe um limite de tempo para que o gas
possa ser continuamente importado, sob pena de ndo se conseguir atingir a
especificacdo necessdria para envio as turbinas. O gas recebido é entdo aquecido em um
permutador casco e tubo, utilizando dgua quente de processo a 180°C e 18000 KPag
como fonte quente. A dgua passa pelo casco e gés passa pelos tubos. Este gds tem entao
sua pressdo diminuida para valores em torno de 8600 KPag, sendo expandido através de
uma valvula de pressdo (PV). O gis € entdo encaminhado para outro permutador de
calor gés quente-gés frio, onde tem sua pressdo reduzida novamente em um conjunto de
PVs configuradas em Split Range para uma pressao de 4100 KPag. Dessa forma, a
temperatura do géds baixa, atingindo o ponto de orvalho. O liquido condensado é
separado em um separador bifdsico vertical com controle automético de nivel. O gas

separado passa entdo pelo permutador gés frio-gds quente e atinge uma temperatura de
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30 a 50°C, sendo novamente enviado para outro permutador de calor tipo casco e tubo
onde é aquecido novamente com dgua quente de processo. O géds é finalmente enviado
para as turbinas para geracao de energia.

Todos os trocadores de calor sdo do tipo casco e tubo, sendo que nos trocadores
dgua-gds o controle da vazdo de 4gua é feito através de uma valvula de controle de
temperatura (TV). Deve ficar registrado que o segundo permutador agua—gds se
encontrava fora de operacao, sendo utilizado entdo o by pass deste equipamento.

Na Figura (38) € apresentado o fluxograma do processo. As linhas de cor azul
correspondem as correntes de material, as linhas de cor verde representam as malhas de
controle e as linhas de cor marrom sdo correntes de energia.

Os equipamentos existentes no processo € suas principais dimensdes estdo
detalhados na Tabela (9). Os controladores, suas fungdes e parametros sao resumidos na
Tabela (10).

Tabela 9. Detalhes dos principais equipamentos do processo.

Equipamentos Funcdo Caracteristicas Valor Unidade
P-5135002 Permutador de Calor Agua-Gas UA Global Estimado - 14800 KJ/(C.h)
Cv 33 USGPM
Vdlvula de Controle de Temperatura Tipo lgual Porcentagem
TV-5135003 Taxa de Atuacdo do
do P-513502 0.01 %/s
Atuador
Fluido Agua de Processo Quente
Cv 15,7 USGPM
Tipo Igual Porcentagem -
PV-5135003 Vélvula de Controle de Pressdo Taxa de Atuacdo do 4 %/s
Atuador
Fluido Gas Combustivel -
P-5135001 Permutador de Calor Gas-Gas UA Global Estimado - 463000 KJf(C.h)
Cv 38 USGPM
Tipo lgual Porcentagem
PV-5135012A Valvula de Controle de Pressdo Taxa de Atuagdo do 4 %/s
Atuador
Fluido Gas Combustivel -
Cv 38 USGPM
Tipo Igual Porcentagem
PV-5135012B Vidlvula de Controle de Pressdo Taxa de Atuacdo do 4 %/s
Atuador
Fluido Gas Combustivel
Didmetro 25 m
V-513501 Separador Bifasico Alfira 65 il
Fluido 1 Gds Combustivel
Fluido 2 Liquido Condensado
P-5135003 Permutador de Calor Agua-Gas Forade Operacdo
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Figura 38. Fluxograma do processo de condicionamento do gis combustivel.
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Tabela 10. Resumo dos controladores, suas funcdes e parametros.

Controlador Fungao Parametros Valor Unidade
Kc 1,50 -
Controle de temperatura Ti 2,17 Minutos
TIC-100 do gas na saida do P- q 5 00 Segundos
5135002 !
Set Point 61 oC
Kc 0,02 -
PIC-003 Controle de pressdo a Ti 0,82 Minutos
jusante da PV-5135003 Td 0,00 Segundos
Set Point 8600 KPag
Kc 1,50 -
PIC-012 Controle de pressdo a Ti 2,17 Minutos
jusante do P-5135001 Td 2,00 Segundos
Set Point 4100 KPag
Kc 0,10 -
Contro,Ie de te'mperatura Ti 0,50 Minutos
TIC-101 do gasSrB;glcc)j; do P- q 0,00 Segundos
Set Point 20* oC

* Sistema fora de operagao.

Para emular a dindmica apresentada pela suc¢do das turbinas que recebem o gés
combustivel, foram instalados compressores na configuracdo 4x25%. O head para o
dimensionamento dos compressores foi calculado utilizando os dados de campo. Assim,
foram obtidas condicdes operacionais que atendessem a todo o intervalo de vazdes de
gds possivel neste sistema, construindo-se em seguida as curvas de Head x Vazao x
Poténcia para cada rotac@o. A rotacdo dos compressores foi controlada como fun¢do da

vazdo de alimentagao.
4.2.Validacao do Modelo

Para comprovar a aplicabilidade do modelo ao processo proposto, serd
apresentado nesta se¢do um estudo da simulacdo da planta de tratamento de gds
combustivel. Para comprovar a resposta do modelo frente as perturbacdes do sistema
foram realizadas perturbacOes nas varidveis de entrada e avaliadas as respostas das

principais variaveis do sistema.
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Na Figura (39) pode ser observado que o sistemas responde as temperaturas de
entrada de forma proporcional. O permutador P-5135002 tem funcdo de manter a
temperatura do gds apds a PV-5135003 no valor do set point especificado no
permutador. Neste caso o set point ¢ de 61°C. Como pode ser observada, a maior
temperatura da corrente GC_2 € de 48°C, isso devido a valvula TV-5135003 estar
saturada em 100%, o seja, o P-5135002 nao consegue atender a sua funcdo com a vazao
de dgua quente disponivel. Desta forma, é coerente que as temperaturas ao longo do
sistema sejam perturbadas pela corrente de entrada. O comportamento apresentado pelo
ponto de orvalho responde da mesma forma as perturbacdes de entrada, porém com uma
dindmica ndo linear.

Na Figura (40) podem ser observadas as perturbagcdes nas temperaturas ao longo

do sistema causadas pelas varia¢cdes na pressdo com resultado correspondendo ao

esperado.
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Figura 39. Resposta das temperaturas e ponto de orvalho frente as perturbacdes

na temperatura de alimentacao.
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Figura 40. Resposta das temperaturas e ponto de orvalho frente as perturbacdes na

pressdo de entrada.

Na Figura (41) pode ser observada a variacdo nas temperaturas ao longo do
processo causadas pela perturbacdo no set point da vazdo de gis. Como esperado, a
temperatura de alimenta¢c@o ndo se alterou, e ocorre pequena diminui¢do na temperatura
ap6s a PV-5135003, ap6s o P-5135001 e no ponto de orvalho. A dinadmica presente na
variacdo de vazdo € decorrente da dindmica imposta pelos compressores, que

representam a primeira etapa das turbinas.

Nas figuras (42) a (45) sdo apresentadas as diferencas entre os valores
simulados e valores medidos para algumas varidveis do processo. As figuras
demonstram que o simulador pode representar o processo de forma fidedigna, inclusive

em variaveis controladas.
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Figura 42. Diferenca entre a temperatura apds a PV-5135003 medida e simulada.
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Figura 44. Diferenca percentual entre a Pressdo apds P-5135001 medida e simulada.
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Figura 45. Diferenca percentual entre a temperatura apds P-5135001 medida e simulada.

4.3. Dados Reais

Os dados para execu¢cdo do procedimento de reconciliagdo de dados foram

obtidos através do aplicativo Plant Information (PI) em sua versdo Datalink, que

proporciona uma interface com o MS Excel. Propositadamente, foram selecionados

momentos em que a planta passava por perturbacdes, de forma a demonstrar a

possibilidade de utilizagdo do procedimento de reconciliagdo, especialmente em

condi¢des onde as transformacdes dindmicas sdo acentuadas. As varidveis do sistema

sdo apresentadas na Tabela (8).
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Tabela 11. Variaveis consideradas no sistema.

Variavel Corrente TAG Unidade Tipo
Temperatura 1 - Gas TT-5135001 °C Independente
Pressao 1 -Gaés PT-1231008 KPag Independente
Temperatura | HW-1 — Agua Quente TT-5125005B °C Independente
Pressao HW_1 — Agua Quente PT-5125005 KPag Independente
Vazao GC_12 - Gas F;_I? 51 13 ; 28 3 6+ Sm’/h Independente
Pressao GC_11 - Gas PT-5135012 KPag Dependente
Temperatura GC_2 -Gas TT-5135003 °C Dependente
Temperatura GC_2-2 - Gas TT-5135003 °C Dependente
Temperatura GC_11-Gas TT-5135014 °C Dependente
Temperatura GC_12 - Gas TT-5135018 °C Dependente
Temperatura GC_8 - Gés TIT-5135016 °C Dependente
Nivel V-5135001 LT-5135003 % Dependente
Pressao GC_9 PT-5135001 KPag Dependente
Pressao GC_2 PT-5135003 Kpag Dependente

Para obtencao das varidncias dos erros de medida, foi selecionado um momento

do processo que apresentava comportamento préoximo ao estado estaciondrio, de modo

que as oscilagdes fossem exclusivamente decorrentes das perturbagdes aleatérios usuais

do processo. As variancias obtidas estdo apresentadas na Tabela (9).

Os dados utilizados correspondem aos dias 10/12/2008 as 00:00 h até

11/12/2008 as 06:00 h amostrados de 5 em 5 minutos e sdo apresentados nas Figuras

(46) a (57) .
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Tabela 12. Variancias obtidas para cada uma das varidveis medidas.

Variavel TAG Variancia
Temperatura TT-5135001 0,0332 °C?
Pressdo PT-1231008 79,1311 (KPag)”
Temperatura TT-5125005B 1,1091 °C*
Pressao PT-5125005 319,3830 (KPag)2
FI-5135005 + FI-
Vazio 1865,0993 (Sm*/h)*
5135006
Pressao PT-5135012 0,1590
Temperatura TT-5135003 0,3347 °C*
Temperatura TT-5135011 0,3420 oC?
Temperatura TT-5135014 0,1810 oC?
Temperatura TT-5135018 0,1830 oC?
Temperatura TIT-5135016 0,0604 oC?
Nivel LT-5135003 1,2743 (%)*
Pressdo PT-5135001 0,3129 (KPag)”
Pressdo PT-5135003 588,7669 (KPag)”

A andlise das Figuras (46) e (47) permite notar duas situacdes em que o gas
enviado para o sistema de tratamento de gis combustivel nao vem do sistema de
compressdao de gds, mas € importado do gasoduto. A operagdo causa a diminuicdo da
pressao de forma gradual e perturbacdes na temperatura. Da mesma forma, também é
possivel notar o retorno do envio normal de gas, devido aos subitos aumentos de

pressao e perturbacdes da temperatura.
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Figura 46. Temperatura medida da corrente 1
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Figura 47. Pressdao medida da corrente 1.
As Figuras (48) e (49) mostram que durante o periodo transiente, as pressdes e
temperaturas disponiveis no sistema e dgua quente aumentam, possivelmente devido a

menor demanda de dgua de outros sistemas consumidores.
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Figura 48. Temperatura medida da Corrente HW_1.
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Figura 49. Pressdao medida da Corrente HW_1.

A Figura (50) mostra que, durante o transiente ocorre a queda no consumo de

gds combustivel, por causa da diminuicdo na rotacdo das turbinas (possivelmente por
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diminui¢do de demanda energética). Como estas alteracdes sdo feitas manualmente,

observam-se variagdes bruscas de operacao do sistema.
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Figura 50. Vazdo medida de gas tratado. Corresponde a soma de dois medidores de

vazao.
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Figura 51. Pressdo medida ap6s permutador de calor gds-géds P-5135001 controlada

pelas PV-5135012A/B.
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Figura 53. Temperatura na saida do permutador P-5135001.
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A Figura (52) mostra que o set point do controlador TIC — 100 somente é
atingido em trés momentos (circulados), este fato pode ser verificado em campo com a
saturacdo do sinal para a TV-5135003. Com a reducdo de demanda e consequente
aumento na disponibilidade de 4gua quente a temperatura apresentada na Figura (52)
atinge o set point temporariamente. Isto mostra que o P-5135002 nao consegue atender

a demanda de carga térmica necessdria para aquecimento do géas.

A Figura (54) mostra a temperatura do gas apds a segunda expansao e retirada
de liquido condensado no V-5135001. E possivel notar o aumento da temperatura
causado pelo aumento de carga térmica disponivel. Porém ao final do dia 10/12/2009,

sem nenhum motivo aparente, a temperatura cai para valores em torno de -8°C.

Temperatura (2C)

¢ TIT-5135016

0:00 6:00 12:00 18:00 0:00 6:00
Tempo (h)

Figura 54. Temperatura ap6s V-5135001.
A Figura (55) mostra que o controle de nivel opera satisfatoriamente em torno
do set point de 60% ao longo de todo o periodo.
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Figura 55. Nivel do vaso separador V-5135001.

A Figura (56) mostra que a pressao apos o vaso separador também € perturbada

pelas operagao transiente por causa das altera¢des de vazao no sistema.

A Figura (57) mostra que o sistema de tratamento de gis combustivel se mantém

sob controle em torno do set point de 8600 KPag mesmo com todas as perturbagdes

observadas no sistema.
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Figura 56. Pressao apds vaso separador V-5135001.
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Figura 57. Pressao apés PV-5135003.

4.4. Resultados e Analise

O procedimento de reconciliagdo de dados foi executado com janelas de 20
minutos com intervalo de amostragem de 5 em 5 minutos. Esta janela se mostrou
satisfatoria, ndo prejudicando a qualidade de representacio do modelo e nem
aumentando muito o tempo de reconciliagao.

Foram reconciliadas 15 varidveis, sendo 6 independentes e 9 dependentes o que

leva a um total de 60 varidveis sendo reconciliadas por janela.

As figuras que seguem apresentam os resultados obtidos da aplicacdo do
procedimento de reconciliacdo proposto para os dados obtidos no periodo de 10 a
11/12/2008. Devido a grande quantidade de dados, as figuras serdo apresentadas sempre
divididas em (a) e (b). Sendo que, as figuras (b) sempre aproximam um periodo de
tempo que foi apresentado na figura (a). Neste caso, ndo sdo mostrados os limites de

confianca que na sua maioria sao estreitos.
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A Figura (58) apresenta os valores de temperatura de entrada reconciliados e
medidos. Nota-se que o resultado da reconciliacio € bastante satisfatério, demonstrando
que nos momentos de perturbacdo do sistema os medidores podem ndo estar
apresentando os picos minimos e maximos de temperatura. Notam-se pequenos
desajustes, que se apresentam como pequenos picos de temperatura. A causa principal
destes picos é a dindmica imposta pelo sistema de controle de rotacdo dos
compressores, que tenta representar uma agao manual do operador. A agdo do operador
leva a alteragdes bruscas no sistema, nestes momentos o modelo reagiu de forma mais
lenta que o processo. Estes picos t&ém duragao rdpida e apds ocorre o retorno a condi¢ao
normal representando fidedignamente o processo.

O perfil de pressdo apresentado na Figura (59) demonstra a qualidade da
medicdo através dos resultados da reconcilia¢do, que se aproximam muito da medi¢ao
de campo. Isto é importante, pois esta € a condicdo que o gas entra no sistema, sendo
fator preponderante para a obtencdo de um gds suficientemente condicionado para a
queima em uma turbina.

A temperatura da dgua quente de processo apresentada na Figura (60) que é
utilizada para aquecer o gis e adequa-lo as condicdes necessdrias também foi
reconciliada satisfatoriamente, porém € simples notar que nos momentos de perturbacdo
do processo a dgua quente também seja perturbada por aumento ou diminui¢do de

demanda de outros consumidores.
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Figura 58. (a) Temperatura da corrente 1 reconciliada e limites de confianga. (b)

Temperatura da corrente 1 — Varidvel medida e reconciliada.
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O comportamento oscilatério da pressio do sistema de &4gua quente é
reproduzido também pela reconciliacdo, demonstrando a influéncia de outros sistemas
sobre esta medida. A pressdo afeta diretamente a vazdo de dgua quente e, portanto, é

capaz de afetar todo o sistema.

O consumo de gis apresentado na Figura (62) € uma das varidveis mais
importantes do o sistema. A representacdo de sua dinamica € preponderante para que se
possa avaliar este processo. A reconciliacdo desta varidvel, além de confirmar a
eficiéncia da medicdo de gés, também demonstrou a eficiéncia aceitdvel do modelo em
representar a dinamica imposta pelos consumidores do gds combustivel. Pode-se dizer
que o controle de rotacdo implementado nos compressores, para representar a dindmica
da primeira etapa das turbinas e suas conseqiiéncias no sistema de gis combustivel, foi

bem sucedido, pois permitiu a avaliagdo do processo.
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Figura 61. (a) Pressao da dgua quente no P-5135002 reconciliada com limites de

confianca. (b) Pressdo da dgua quente no P-5135002 — Varidvel medida e reconciliada.
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Figura 62. (a) Vazao de Gas combustivel tratado reconciliado e limites de confianca. (b)

Vazao de Gas combustivel tratado — Variavel medida e reconciliada.

As constantes alteragdes de vazdo, apesar de suportadas pelo sistema, sdo de
dificil acompanhamento, uma vez que sdo operacdes manuais executadas pelos
operadores do sistema de geracdo de energia. Foi detectado que cada alteracdo nas
turbinas afeta o sistema de tratamento do gds combustivel, aumentando o risco de
entrega de um gds desenquadrado para as turbinas com conseqiiente condensacdo de
liquido. A utilizagdao da rotagdo dos compressores como varidvel independente de
reconciliacdo poderia ter representado os transientes do processo de forma mais

fidedigna, caso esta variavel estivesse disponivel.
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A Figura (63) apresenta a reconciliacio da pressao a jusante da PV-5135003, os
resultados mostram que o controle suportou as variagdes de pressdao do sistema, apesar
do medidor apresentar um resultado oscilatério em torno do set point. Neste caso parece

claro que as perturbacdes nos valores sdo decorrentes dos erros de medida.

A Figura (64) apresenta a reconciliagao da pressao a jusante do permutador gés-
gds P-5135001 e mostra que os dados foram reconciliados satisfatoriamente e que o

controle suportou as variagdes de pressao do sistema.

Apesar dos controles de pressao realizados através das valvulas PV-5135003 e
PV-5135012 A/B terem mantido o valor da pressdo préximo aos valores configurados,
os controladores PID possuem parametros de controle que deixam a malha de controle
proximo da instabilidade. As perturbagcdes de pressdo realizadas pelo reconciliador
tiveram que ser comedidas para ndo instabilizar estas malhas.

Os parametros dos controladores PIC-003 e PIC-012 apesar de terem permitido
um controle eficiente na janela de tempo reconciliada, tomaram algum tempo do
desenvolvimento. Foi necessario fazer um ajuste fino das perturbacdes do reconciliador,
de forma que estas perturbacdes ndo estabilizassem estas malhas de controle.
PerturbacOes agressivas levaram o controle a um equilibrio instdvel ou até a
instabilidade total do sistema, com o controle divergindo do set point, ndao permitindo a
reconciliacdo de forma continua. Por outro lado, as especificacdes de perturbagdes
muito pequenas nos testes realizados pelo reconciliador, ndo minimizam a fungdo
objetivo. Por isso a reconciliacdo continua s foi possivel apds arduos testes para

identificacdo de uma perturbacdo que ndo estabilizasse nenhum dos sistemas e
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permitisse a convergéncia do reconciliador. Neste trabalho estes limites de perturbacdo

foram obtidos por tentativa e erro.
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63. (a) Pressdo a jusante da PV-5135003 — varidvel reconciliada e limites de

confianca. (b) Pressdo a jusante da PV-5135003 — varidvel medida e reconciliada.
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Figura 64. (a) Press@o ap6s P-513501 — Varidvel reconciliada e limites de confianga. (b)

Pressdo apds P-513501 — Variavel medida e reconciliada
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Identifica-se, portanto um desafio para a reconciliacdo dinamica, quando sao
utilizados controladores e trabalha-se em malha fechada. Caso estejam presentes no
sistema malhas com sintonia préoxima do limite de estabilidade serd necessario avaliar
os limites de perturbacdo, de forma que as malhas ndo sejam instabilizadas e a
simulacdo apresente comportamento instavel divergindo para infinito. Por outro lado a
identificacdo de malhas instaveis pode ser considerada como mais um mérito para o
procedimento de reconciliacdo de dados dinamica, que ao perturbar o modelo pode

demonstrar a instabilidade do sistema frente determinadas condicdes.

Os resultados apresentados nas figuras (65) e (66) mostram que o processo de
reconciliacao foi satisfatério, apesar de durante os momentos de perturbacdo do sistema
a dindmica parecer um pouco atrasada em relagdo a estas varidveis, isto pode ser
decorrente da dinamica causada pela taxa de abertura da valvula ou histerese da valvula.
O permutador P-5135002 é o responsdvel por garantir a temperatura apds a PV-
5135003. O set point para o TIC-100 que controla a temperatura através da TV-
5135003 é de 61°C. Assim, verifica-se que durante quase toda a reconciliacdo se
apresentava saturado ndo atingindo o set point desejado.

O bias na temperatura apresentada no final do dia 10/12/08 identifica uma
atuacdo manual da equipe de operacdo. Apds o aumento no consumo de gas (Figura
(62)) ocorrido no sistema, o controlador TIC-100 continuou saturado como era
esperado, ndo houve alteracdo nas condi¢des do sistema de dgua quente. Assim, foi
identificado que a abertura da valvula de desvio da TV-5135003 aumentou a vazao de
dgua disponivel para o permutador aumentando assim a carga térmica disponivel.
Assim, foi identificada mais uma atuacdo manual no sistema que niao poderia ser

representada pelo modelo.
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Figura 65. (a) Temperatura ap6s PV-5135003 - Varidvel medida e limites e confianca.

(b) Temperatura ap6s PV-5135003 — Varidvel medida e reconciliada.
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Figura 67. Temperatura apos P-5135001 - Variavel medida e reconciliada.
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Figura 68. Temperatura do gas na saida do V-5135001 - Varidvel medida e reconciliada

As figuras (66) a (67) apresentam comportamentos semelhantes, principalmente
ao final do dia 10/12/08, porém os resultados se apresentam invertidos ao que se
esperaria em uma situacdo real. Apdés o aumento da vazdo para valores préxmos a
18000 Sm’/d a temperatura medida apés a PV-5135003 aumenta nos dois medidores
(Figuras (66) e (67)), enquanto o esperado seria que ela diminuisse, dada a maior
demanda térmica necesssdria para aquecer o gas, principalmente considerando que a
TV-5135003 se apresentava saturada. Esta diferenca ja foi citada sendo identificada
atuacdo manual da equipe de operagdo sobre o by pass da TV-5135003. A mesma
relacdo se mantém na medicdo de temperatura apds o permutador gas-gas P-5135003
com diferenca semelhante.

Porém, a avaliacao da PV-5135012 A/B, mostra a temperatura medida chega a
valores préximos a -8°C, enquanto a varidvel reconciliada se aproxima de valores em

torno de -3°C. Como poderia o gds mais quente gerar um géas mais frio ap6s a queda de
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pressdo. A reconciliacio vem demonstrar que algum problema passou a causar erros
grosseiros ao sistema apds o aumento da vazao para 18000 m3/d.

Assim, ¢é identificada mais uma ag¢do manual da equipe de operagdo, que
identificou que o sistema de by pass do P-5135001 estava permitindo a passagem de gas
através das valvulas de bloqueio. O isolamento deste sistema levou a um aumento da
eficiéncia de troca térmica do P-5135001, pois a partir do final do dia 10/12/2008 ocorre
a queda na temperatura do gas ap6s a PV-5135012A/B.

As Figuras (69) e (70) apreentam, os resultados da reconciliacdo do nivel do V-
5135001. Os resultados sao satisfatérios. Porém, ndo pode-se impor como causa
exclusiva da oscilagio do nivel a erros aleatérios por imprecisio do medidor. E
possivel também que a oscilacdo da embarcacdo leve a oscilagdes no nivel que nao
podem ser repressentadas através de modelos convencionais de processo. Contudo, esta
andlise ndo € necessdria, uma vez que as oscilagdes sdo suportadas pelo controlador,

mantendo o valor em torno do set point de 60%.
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Figura 69. Nivel do vaso separador V-5135001 - varidvel reconciliada e limites de

confianca.
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Figura 70. Nivel do vaso separador V-5135001 - Varidvel medida e reconciliada.
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reconciliada com limites de confianca.
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Figura 72. Ponto de orvalho de hidrocarbonetos ao longo do periodo reconciliado -
varidvel estimada.
A Figura (72) corrobora a andlise realizada para as temperaturas. A andlise da
pressdo a jusante do V-5135001 mostra um pequeno aumento nesta pressao no final do

dia 10/12/08, este aumento € decorrente do aumento de vazao.

O tratamento de gds combustivel tem por objetivo, garantir que o gas enviado
para as turbinas esteja pelo menos 20°C do ponto de orvalho de hidrocarbonetos. Assim,
garante-se nao ocorrer condensacdo de liquidos dentro da turbina. Como o trecho entre
as turbinas e a unidade de tratamento do gds combustivel pode ser longo e ocorrem
perdas térmicas no caminho, normalmente considera-se uma diferenca de 30°C como
aceitavel. A figura (78) apresenta o ponto de orvalho de hidrocarbonetos do gas enviado
as turbinas durante toda a janela de analisada. Esta varidvel ndo € medida e foi estimada
pelo procedimento de reconciliacdo, verifica-se que apesar das perturbacdes causadas ao
sistema ficou demonstrado que o mesmo consegue garantir a especificacdo do gas com

as condicoes de entrada analisada. Porém considerando que o P-5135001 ja esta
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operando com sua TV saturada implica que caso ocorra uma queda do sistema de
compressao o tempo em que se poderd continuar operando importando gas do gasoduto
serd menor.

No final do dia 10/12/2008 o ponto de orvalho reconciliado se mantém
constante. Porém, como o reconciliador identificou a inconsisténcia ja citada entre a
temperatura medida e temperatura simulada. Fica claro que o ponto de orvalho no dia
11/12/2008 atinge um valor proximo a -8°C. A alterag¢do da eficiéncia do P-5135001,
pelo isolamento do by pass deste equipamento obriga o ajuste no parametro UA deste
trocador de calor. Apds este ajuste, o modelo também identificou uma temperatura
proxima a -8°C apds a PV-5135012 A/B.

Fica claro que um dos desafios da reconciliacdo dinamica é a adequagdo do
modelo frente a alteracdes manuais no processo que nao tem como ser identificadas. O
reconciliador de dados ganha papel de suma importancia, demonstrando que o processo

foi alterado e que nao corresponde mais aos dados que se tem de projeto.

A Figura (73) apresenta o tempo computacional gasto para execugdo da
reconciliacdo de dados. O tempo médio foi de 17 minutos para cada janela, apenas duas
janelas ultrapassaram os 20 minutos da janela. Neste processo foram reconciliadas 15
varidveis. Nota-se que tempo para reconciliacdo é fortemente dependente da quantidade
de varidveis a ser reconciliada. Apesar disto, os tempos obtidos para este processo
demonstraram a viabilidade de implementagdo deste tipo de procedimento em tempo

real.
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Capitulo VI - CONCLUSOES E SUGESTOES

1. Conclusoes

Neste trabalho, foi proposta a utilizacdo de um simulador comercial como
modelo para um sistema de reconciliacdo de dados dindmica e ndo linear. Para
validacdo do sistema, foram utilizados dois processos ficticios com dados gerados
através de simulacdo. Para validacdo da metodologia frente a processos reais, foi
utilizada uma planta de tratamento de gds combustivel instalada em uma unidade
maritima de producao de petrdleo localizada na Bacia de Campos-R]J.

Foi possivel utilizar um modelo complexo, considerando as dimensoes reais dos
equipamentos e vdlvulas, com implantacio das malhas de controle com parametros
reais, e além disso, foi possivel também emular o efeito das turbinas a jusante do
sistema analisado.

Inicialmente, considerou-se que a utilizacdo de um sistema a jusante ndo seria
necessdario, porém apds a construcdo do modelo foi verificado que uma dindmica que
considerasse somente a vazdo e a pressao do sistema nio representava o sistema real.
Esta implementacdo ainda leva a instabilidade das malhas de controle, isto decorrente
principalmente dos parametros utilizados.

O procedimento de reconciliagdo conseguiu aproximar da realidade as medidas
do sistema, indicando problemas e alteragdes manuais no processo. Foi possivel realizar
a andlise mais detalhada do processo em questdo, incluindo a influéncia que o sistema
de geracdo pode causar a planta de gis combustivel, seja pela sua dindmica ou pela a¢ao
do operador que pode aumentar ou diminuir a velocidade das maquinas, sem que haja

contato com a equipe de operacdo que opera a planta de gds combustivel. Isto
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demonstra a necessidade de uma interface mais préxima entre as duas equipes de
operacdo como uma forma de minimizar paradas ou instabilidades no sistema que
podem levar a perda de producao.

A execucdo deste trabalho vem na vanguarda da engenharia quimica,
demonstrando que ja € possivel a execucdo de procedimento de reconciliagdo dinamica
e nao-linear utilizando simuladores comerciais, minimizando com isso o tempo de
implantacdo dos modelos entdo permitindo a utilizacdo de modelos mais complexos.

Logicamente, uma otimizacdo do nimero de varidveis a serem reconciliadas é
necessdria, pois a principal limitacdo deste tipo de processo € o nimero € acessos ao
modelo. Neste sistema, foram avaliadas, simultaneamente, 15 varidveis medidas, para
janelas de 20 minutos com amostragem de 5 em 5 minutos, o que resulta em 60
varidveis sendo analisadas em cada janela. Para a dimensdo dos sistemas estudados
neste trabalho, verificou-se ser possivel a implantacdo em tempo real desta técnica.

A forma como se acessa 0 modelo também € ponto importante de discussdo, na
implementagdo realizada neste trabalho utilizando o aplicativo Mdxima, os acessos ao
modelo sdo individualizados, ou seja, a cada perturbacdo € chamado o modelo e

esperado o resultado, isto também leva a um tempo grande para que o procedimento de

reconciliacio seja executado.

Existe desafio também na utilizagdo de controles no modelo. Processos reais
possuem controladores e nos trabalhos localizados na literatura os controles ndo sdao
implantados nos modelos, talvez devido a dificuldade na modelagem. O trabalho
permitiu visualizar que a implantacdo das malhas de controle em sistemas dinamicos é
imprescindivel, porém abre um desafio em obrigar uma analise mais cuidadosa devido

aos limites de estabilidade das malhas de controle.
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2. Sugestoes

Esta dissertacdo abre uma gama oportunidades de trabalhos que podem ser

executados e que ainda nao sao localizados na literatura como:

a)

b)

c)

d)

Estudo do efeito de malhas de controle no procedimento de reconciliacao
de dados, viabilizando técnicas a serem implantadas nas ferramentas de
reconciliacdo que analisem quais s@o os limites de perturbacdo que os
aplicativos de reconciliagdo de dados podem impor aos modelos sem que
haja instabiliza¢do do processo.

Alterar a forma como o modelo é acessado, fazendo perturbacdes ao
modelo em diversas instancias simultaneamente, minimizando, assim o
tempo de reconciliagdo;

Implantar uma anélise de erros grosseiros de forma a minimizar seus
efeitos no procedimento de reconciliagdo;

Implantar as técnicas de reconciliagdo ja conhecidas nos simuladores
comerciais, dado que eles ja permitem a construcdo de interfaces
personalizadas inclusive utilizando c6digos em FORTRAN;

Desenvolver aplicativos que utilizem o potencial de processadores com
multiplos nicleos. A excecio do MS Excel, o aplicativo Mdxima e o
simulador Hysys ndo estdo preparados para este tipo de sistema, se
limitando ao uso de 1 processador, independente de quantos hajam

disponiveis.
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