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NOMENCLATURA

Upstream parte da cadeia produtiva que antecede o redin@ngendo desta forma as

atividades de exploracéo, desenvolvimento, prodedéansporte para beneficiamento;

Downstreamrefere-se as atividades de transporte e disté@oude produtos da industria

do petréleo, desde a refinaria até as empresastii@uicao;

Offshore relacionado com a atividade (prospeccao, perragxploracéo) de empresas

de exploracéo petrolifera que operam ao largo dtaro
API: American Petroleum Institute
PID: Proporcional, integral e derivativo;

Gas-lift método de elevacdo artificial de fluidos que ¢siesna injecdo de uma
guantidade de gas nos pocos facilitando o deslatana®s fluidos até a plataforma de

producao;

Set-point é o valor-alvo que um sistema de controle autimamat
PDG:Permanent Downhole Gauge

ANM: Arvore de Natal Molhada;

MPC: Model Predictive Contrgl

MV: variavel manipulada;

CV: variavel controlada;

Vélvula Choke:valvula para quebrar a pressdo do escoamento pdagiuz
OPC:OLE for Process Contrpl

NMPC: Nonlinear Model Predictive Contrpl

Valvula anti-surge valvula ligada a um sistema de controle que tenfync¢éo proteger

0 compressor centrifugo através de recirculacéo;

Sistemasubseasistema que compreende 0s equipamentos subméixngsoco e linha

de producéo);
Header duto principal de coleta dos pogos produtores;

Riser. tubo que liga uma estrutura de produgéishorea um sistema submarino;
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BSW: Basic Sediment and Water
Hysys: simulador de processos da Aspentech;

Topside parte da estrutura de producdo de petroleo qemaantra acima do nivel do

mar,

XVi



1. INTRODUCAO

O petrdleo é responsavel por mais de 40% da denaratgética do mundo, s6 0s
Estados Unidos séo responsaveis pelo consumo 8éh6Bs de barris por ano, enquanto

que a estimativa mundial é de 33 bilhdes de bpatisano (Viswanathan, 2017).

7

O petréleo é uma combinacdo de gases, liquidosliégos0oporém usualmente
considera-se como uma mistura de hidrocarboneé&ssg(fjquido), &gua e contaminantes

inorgénicos (C@ H.S, sedimentos, etc.).

A industria do petréleo pode ser dividida em doigpgs: upstream(exploracéo e
producdo) edownstream(refino e distribuicdo). Oupstream é responsavel pelo
processamento primario do petréleo, enquanto glosvostreanbasicamente transforma

0 gas e o0 6leo em combustiveis e matéria-primagsanadistrias.

O processamento primario tipicamente consiste atantrento do liquido e gas. O
objetivo é separar o petréleo em hidrocarbonetessl¢gas natural), hidrocarbonetos
liquidos (6leo) e remover outros componentes, cagua, sedimentos,.H e CQ (Foss,
2012).

No Brasil, a producdo de petroleo estd majoritagiasie no mar dffshorg sendo
realizadas em plataformas. O sistema convencianptatessamento primario realizado
nas plataformas é composto de um grupo de separmdmvitacionais conectados em
série, iniciando por um vaso onde ocorre a sepamg&sliquido (bifasico) ou gas-Oleo-
agua (trifasico). Além da separacao multifasiceago também atua como barreira para
as perturbacoes, causadas principalmente pelo fild&omnitente de liquido e gas vindo

dos pocos produtores.

Diante das instabilidades provocadas pelo flux@rimitente, o projeto de um
controlador estavel € um desafio, principalmentea pste ramo da industria, onde
tradicionalmente utilizam controladores PID (prapanal, integral e derivativo)
autbnomos para cada uma das malhas e, portantipteascdes entre variaveis
controladas ndo séo levadas em consideracdo nadagdoontroladores individuais
(Albertos e Salas, 2004).

De forma a obter um controle com melhor desempéntecessario aplicar técnicas

de controle avangado. Segundo a ARhérican Petroleum Institutecontrole avancado



é definido como qualquer estratégia de controlegpssua fungdes que vao além das
associadas ao controle regulatorio.

Apesar do uso de técnicas de controle avancadmserealidade em diversas areas
da industria, como refinarias, plantas de processtore gas e petroquimicas, ainda ndo

sdao amplamente utilizadas nas unidades de proaidimre(Campo<t al, 2013).

A Petrobras é a maior operadora de petroleo noilBsendo responsavel pela
producao de cerca de 2 milhées de barris por thaeste continuamente em pesquisa e
desenvolvimento para superar os diversos desai@srpaximizar sua rentabilidade em
um ambiente dinamico e incerto, lidando com um#dade de restricbes. Na camada
de controle avancado de plataformas de produc@etd&eo, a Petrobras ndo destoa das
demais operadoras e também ndo possui tradicAsmalel controladores preditivos
multivariavel, porém faz uso de outros algoritmos também s&o considerados controle
avancado. Dentre eles podemos citar, o controldbandas, controle antigolfadas e a
otimizacao dgas-lift

O controle por bandas consiste no operador defina banda ou faixa, de modo que
0 nivel possa oscilar em torno det-pointe alterar a sintonia do controlador PID a
depender da violagdo ou ndo desta faixa pré-defif@ampost al, 2013). Na Figura 1
observa-se a aplicacdo do controle por bandas émadeoffshore onde o nivel esta
controlado dentro de uma banda, resultando em ban@bilidade na abertura da valvula

de controle, com alteracéo da sintonia.
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Figura 1: Exemplo da aplicagdo do controle por baa{Nivel, Abertura da Valvula de
Controle e Variacéo da sintonia) — dados reais @bs$i de uma unidade em operacgao

J& o controle antigolfadas (Cammsl, 2015) basicamente monitora o po¢o em trés
pontos diferentes, PDGPérmanent Downhole Gauge medicdo de pressao e

temperatura no fundo do poco), pressao a montantéldulachokee a presséo a jusante.
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Nesses trés pontos existem trés PID’s com seletonehor, de modo que o controlador
com a menor saida ira comandar a valehlake O algoritmo visa manter a valvudhoke

na abertura maxima o maior tempo possivel e itdmgsla apenas se o valor da pressao
em algum dos trés pontos ultrapassaebpointdefinido na aplicacdo. Somente o PID
de pressdao a jusante leva a vahaliekepara a posi¢cdo minima, o PID do PDG leva para
uma posicado 50% da faixa acima da minima e o PlDa®ante para uma posi¢do 30%
da faixa acima da minima. Em outras palavras, a aghre o controlador na posi¢cao
mais critica € sempre mais restritiva. $8¢-pointsdos PIDs sao definidos de forma que
se arbitra uma pressdo méaxima aceitavel para o pafericdo (PDG, montante e
jusante), enquanto essa presséo esta abaixo dévatei valvulachokefica na posicao
de maxima abertura. A Figura 2 apresenta o esqukmeontrole antigolfada, com
representacéo do PDG, ANM (Arvore de Natal MolhagZ)C (controle de posicdo da

valvulachoks.

Planta

Fundo do pogo

Figura 2: Instrumentos e equipamentos envolvidosantrole antigolfada



O sistema de otimizagao @d@s-lift monitora a pressédo de fundo dos pocos, TPT
(medidor de pressao e temperatura na ANM) ou POgEo@ura otimizar a vazéo do gas
dentro de uma faixa definida como 6tima e ndo moaisvalor unico como se faz
usualmente. O sistema busca otimizar a producéo neducédo da pressao de fundo,

aumentado ou diminuindoset-pointde vazao dgas liftdos pogos (Teixeira, 2013).

Com o uso e aumento da complexidade das técnicesnti®le avancado utilizadas
nos processos das plataformas de prodoffdbore espera-se como 0 proximo passo 0

uso do controle preditivo multivariavel (MPQWedel Predictive Contrgl

MPC refere-se a uma classe de algoritmos de cerdrale 0 conceito basico é prever
o0 comportamento do processo através do uso de asodiglamicos e assim determinar

a melhor atuacao futura das variaveis manipuladas.

O controle MPC possui como ponto chave a habilidedigdar com varios graus de
liberdade que podem surgir quando existem mais @mom entradas (variaveis
manipuladas, MV) que saidas (varidveis controla@d#), ou quando restricdes para

variaveis controladas e manipuladas sao impostas.

Muitos dos estudos e de aplicacbes de MPC paradmide producaoffshoreesta
concentrada no controle de golfadas sob o ponteidda da mitigacdo do problema
através da manipulacdo da valvateokea partir de informagfes obtidas dos sensores
subseaEntretanto, em muitas unidades de produgishoreeste tipo de configuracao
nao é possivel de ser implementada devido a vatthalkenao ter sido projetada para ser
constantemente acionada. E comum o uso de vélsefasatuadoresiiokemanual) ou
ainda a utilizac&o de acionadores eletro-hidraslouee apresentam baixa confiabilidade.
Outro ponto a se destacar é a resisténcia dasesgd@operacdo na utilizacdo destas
valvulas pois no caso de falha podem causar grgetdas de producdo. Vale destacar
gue na maioria das instalacdes, estas valvulas lesi@izadas em um ponto de processo

gque apenas permite mudanca e intervencao em patatidespressurizada da producéo.

Logo, a motivagéo deste trabalho esta na buscarparsolugéo alternativa que vise
a estabilizacdo do processo sem a utilizacao daleahoke através da aplicacdo de um
controle preditivo atuando no lugar dos PID’s tcamhalmente utilizados. Como os
separadores gravitacionais sdo 0s primeiros vas@satessamentimpside estes tém
como funcéo “filtrar” as perturba¢des vindas doggsoprodutores. Desta forma, através



do controle de nivel e presséo € possivel prepanardade para produ¢do em regime de
golfadas.

O obijetivo deste trabalho é aplicar um controlelpire multivariavel ndo linear para

otimizacao e controle de unidade de producéo deedgs.
Este trabalho esta organizado da seguinte forma:

No primeiro capitulo foi realizada uma introduc@bre a producédo de petrdleo e
forma tradicional de controle de processo, bem cosn@centes avancos desenvolvidos
na Petrobras e 0s novos passos a serem realizad@osiste no desenvolvimento de

uma aplicacdo de controle multivariavel.

O segundo capitulo apresenta uma revisdo bibliogrébordando a aplicacdo de
controle avancado em plataformatéshore além da apresentacédo do controlador a ser

utilizado neste trabalho.

No Capitulo 3 é feita uma abordagem tradicionahpl&cacdo de MPC. No qual é
apresentado a identificagdo de um sistema lineas &estes iniciais de controle de
processo, utilizando a estrutura proposta de catagdo OPC entre o simulador de

processo e o controlador.

O principal objetivo deste trabalho é apresentaml@apitulo 4, com a aplicacéo do
controlador NMPCNonlinear Model Predictive Contrpatravés do uso de modelo fisico
nao linear. Cenarios com diferentes perturbacéemtrada foram realizados, bem como

uma comparacao do desempenho dos controladore$/PI0.e NMPC.

O Capitulo 5 faz as consideracfes finais atravéscdaclusfes e sugestao para
trabalhos futuros.

Nos Anexos | e Il estdo os desenvolvimentos dosainsdealizados.



2. REVISAO BIBLIOGRAFICA

Desde os primeiros estudos em 1970, quando eradmasen algoritmos heuristicos,
o controle preditivo multivariavel (MPC) vem se eéegolvendo para uma aplicacéo

industrial cercada de teoria e conteudo praticodial, 2013).

O algoritmo MPC controla simultaneamente diversasaveis de uma unidade de
processo, atuando também de forma simultdnea samreconjunto de varidveis

manipuladas. As principais caracteristicas ddgteiemo sédo (Campost al, 2013):

* Possuir um modelo matemético dindmico e multivadiav

» Controlar diversas variaveis simultaneamente telstananté-las em uma faixa
ou leva-las a um ponto desejado de operacao, quesibilidade de incluir res-
tricdes nas variaveis manipuladas e controladas;

e Conduzir a planta a um ponto 6timo de operacaaolgor uma camada de oti-

mizacdo em tempo real, que utiliza um modelo ecac@ate processo.

O escopo técnico de uma aplicagdo MPC é definithofpema do modelo utilizada.
Existe uma grande variedade de modelos linearée émeares usados pelos algoritmos
industriais. Historicamente, para a aplicagdo doCMR industria costuma optar por
modelos lineares, no dominio do tempo, do tipoaglatisaida, e nas formas, de resposta
ao degrau ou ao impulso (Rawlings, 2000). Por emz@ a maior parte dos produtos
MPC disponiveis no mercado atualmente sdo basewdbss tipos de modelos (Qin e
Badgwell, 2003; Qin e Badgwell, 2000).

Contudo, séo poucos os trabalhos encontradosenatlita cujo tema seja a aplicacao
de estratégias de MPC ou NMPC para unidades degiodie petroleoffshorequando
comparado com a industria quimica. Além disso, texigsisténcias das empresas
petroliferas na implementacao de controle avangad@lataformas, principalmente pela
nocdo de que ndo se obtém muito ganho financeino couso destas estratégias,
geralmente relacionado a auséncia de metodologa qefinicdo dos ganhos obtidos
(Lainget al, 2001).

Na area de producawfshore destacam-se trabalhos com o foco em melhorias nos
modelos de previsdo de reservatorio (Awasthial, 2008), garantia de escoamento
(Godhavnegt al, 2005) e otimizacédo da producédo (Willersetdl, 2013).



O trabalho de Willersruét al (2013) apresenta a utilizacdo de dois métodos para
otimizacdo da producéo, o primeiro método utilizanceito deset-pointsnalcancaveis
e 0 segundo faz uso da ideia de restricdes fleximalcancaveis. O modelo matematico
foi implementado naoftwareModelica e o foco principal foi 0 aumento de prgéiu
através da manipulacao das valvuaskede producgéo, porém os autores ndo abordaram
o restante da unidade, como o controle de niveldsss, sistema de compress@as-
lift. Isso se deve ao fato de considerar que a capecidia unidade esta limitada a
producao de gas, ou seja, a pressao na entradgpa@dor de producdo é uma restricao
ativa na producgdo 6tima. A principal conclusédo ddlho € a viabilidade do uso de
estratégias NMPC para a maximizacao da producénteote de pressao de chegada dos
pocos. Entretanto, a sintonia do controlador mesgrama etapa trabalhosa e sensivel

guando se deseja respostas suaves no sistema.

Budinis e Thornhill (2015) avaliaram a aplicacaouwte controlador MPC para o
controle dos compressores centrifugos visando ceatmma recuperacdo de 6leo. A
proposta foi o controle integrado dorgee pressdo dos compressores com o objetivo de
reduzir a vazao de gas recirculado através dasuleslanti-surge O controle PID
tradicional, atua de forma independente no contteleressaosurge Entretanto, ambos
apresentam grande interacdo o que pode levarensisd direcbes opostas ao desejado.
O controlador MPC utilizado faz uso de modelos dusi através da linearizacdo do
modelo da planta. Os resultados apresentados mmogtraa estratégia utilizada foi capaz
de garantir um controle estavel, sendo capaz daaegisturbios. Em alguns cenarios, a
comparacao com o PID foi realizada, mostrando guelsn controle multivariavel, em
certos disturbios ndo é possivel manter a press&etpointdesejado evitando-se 0

surgesem gue o reciclo seja aberto.

Ribeiro (2012) investigou o potencial do controteditivo multivariavel em uma
unidade de producaoffshoredesde o pogo a planta de processamento. A uniade
producao foi simulada em EMSO, onde o sistenizsegpoco e linha de producéo) faz
uso de modelos simplificados amplamente utilizausndustria de petroleoffshore
(Diehl et al, 2017) e a planta de processamento atraves ddafedemenoldgico dos
vasos separadores. O nivel dos vasos € obtidcéatd®sbalanco de massa e a pressao
através de uma simplificacdo onde se admite qual@ey dindmica rapida pode se
considerar estado quase-estacionario (derivada. fiuleontrolador MPC utilizado foi o
do toolboxdo Matlab e o modelo do controlador foi obtidcaaés da identificacdo de
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modelos lineares representativos do comportameptoximado da planta a ser
controlada. O teste para identificacdo foi uma éegia de pulsos nas variaveis
manipuladas. A concluséo do trabalho é que o dawlwo preditivo multivariavel mostra-
se uma ferramenta util para a operacdo de platakde producédo de petrdleo. Uma
limitacdo apontada pelo autor do controlador predlititilizando modelos lineares € que
ele ndo pode ser utilizado em todo o intervalgakelifte, portanto, ndo pode ser utilizado
como um otimizador global da vazéo de producadel® ®ara resolver esse problema,
0 autor recomenda utilizar MPC com multi-modeloscom modelo interno néo linear
para se adequar ao comportamento néo linear da derdesempenho do poc¢o (ganho
de producéo em relagcédo ao aumentga®lifté ndo-linear).

Godhavnet al. (2005) utilizou estratégias de controle avancadgpkataformas de
producdo da Statoil em duas frentes: reducdo dadzd e controle de golfadas. A
reducdo de golfadas é obtida através do controftodna valvulachokee um controle
em cascata na vazao e pressao na entradeadier ilustrado na Figura 3. A reducéo da
pressdo na base diser traz como beneficio 0 aumento da producéo, enteetam
diversos casos esta atrelada também a instabilidadkixo, resultando em golfadas.
Dessa forma, o0 objetivo do projeto do controle gado foi reduzir a presséao até o limite
onde as golfadas comecam a ocorrer. Ja o congaelthdas é realizado por um controle
avancado de nivel no vaso separador utilizando U ldara manipular set-pointde
nivel, preparando a planta para uma variacdo bnaxaazdes de liquido e gas, atraves

da alteracdo doset-pointsde nivel de 4gua e de Oleo nos separadores.



Superficie

Flowline

!:_,d_ﬂ-'—'_'_“\.

Submarino

Figura 3: Controle em cascata de presséo e vazaemada (adaptado Godhavn et
al., 2005)

O controle MPC implementado foi desenvolvido natditae € conhecido como
SEPTIC Gtatoil Estimation and Prediction Tool for Identdtion and Contrgl que pode
trabalhar com dois tipos de modelo: resposta asadegu através de modelos nao
lineares. No caso da aplicacdo no trabalho de Goditval. (2005), o modelo utilizado
foi obtido através de resposta ao degrau. Os asmdtmostraram que apos a aplicacéo
da estratégia, houve um aumento na producao da derd%. Outro ponto de destaque
neste trabalho € o relato da necessidade da pagé& dos operadores no bom
funcionamento das estratégias de controle e pacatisinamentos foram conduzidos

antes e depois da implementacao.

Perezet. al (2015) apresentam uma proposta para otimizacampdeacdo de um
tratador eletrostatico do tipdual frequencya partir de dados obtidos nos campos de
petroleo de Rubiales e Quifa na Coldmbia. O MP@ atisset-pointsde temperatura na
saida do aquecedor de 6leo, de vazao de entraddaeesde voltagem do transformador,
com o objetivo de maximizar a producéo atendendwitesios de especificacdo do 6leo
com BSW Basic Sediment and Waterna pratica, teor de agua na corrente de 6leo)
menor que 1,0%. O modelo utilizado no controladd?Qvié empirico, obtido com o
auxilio da ferramenta de identificacdo de modelosMaitlab System Identification
Toolbox)que apos identificacao foi linearizado e discestz Os resultados publicados
apresentam coeréncia entre o modelo identificaadados reais, assim como potencial
beneficio no aumento da producdo, entretanto catecessultados praticos. Um dos
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beneficios citados € a da redugdo do uso de desificarite aplicado na corrente de
entrada devido ao melhor controle da temperatuseparacao. Entretanto, pela auséncia
de resultados praticos, é dificil concluir sobplcabilidade desta estratégia, uma vez
que o efeito da dosagem de desemulsificante narterde entrada € complexo, pois 0s
fabricantes do produto quimico detém a informagitwesa férmula e mecanismo de
atuacgéao, ou seja, criar um modelo que contemplgedo deste produto seria uma tarefa
de extrema complexidade. Além disso, durante a widlalas unidades de producéo, &
comum a troca de fornecedores e de produto, congtemuio a validade do modelo para

diferentes situagoes.

Na Universidade Federal do Rio de Janeiro destasaatguns trabalhos de concluséo
de curso com o foco na estabilizacdo da producgmati@formasoffshore No trabalho
de Abunahman (2011) foram desenvolvidos e impleaterst no simulador EMSO
modelos fenomenoldgicos para o separador trifaaléoy de avaliar controladores PIDs
para o controle dos niveis e pressao do sepafddsitrabalhos de Santos (2012) e, Cota
e Reis (2012) foram avaliados controladores MPQera unidade de producatishore
de Oleo e gas simulada em EMSO. Comum a essethalesta a aplicacdo tradicional
do MPC, onde o modelo utilizado no controlador &dobatravés da identificacdo de
sistemas (reposta ao degrau ou resposta ao impolsp)e para os sistemas lineares,
como o nivel dos vasos separadores, 0s resultagdolsastante promissores, entretanto
ao se aplicar em sistemas néo lineares o modeka @agao ser representativo. Além
disso, vale lembrar que em todos os casos de gfpticdo MPC parte-se de um estado
estaciondrio para identificacdo do sistema, estatko que ndo é encontrado na pratica,
haja vista que o fluxo proveniente dos pocos estdtantemente no estado transiente.
Também comum a estes trabalhos esta a sugest&o de gontroladores NMPC devido

as nao linearidades inerentes ao processo.

Neste trabalho, diferentemente das aplicacdesasjaab invés de utilizar modelos
identificados, como resposta ao degrau, far-seeadeésmodelo fenomenoldgico ndo
linear, utilizando o controlador NMPC conhecido coBRNMPC, para controle

avancado dtopside ou seja, na planta de processamento primari@uiéleo.

O BRNMPC é uma ferramenta de controle avancadoettali?as desenvolvido em
parceria com a Universidade Federal do Rio Grar@e&ua (UFRGS) e a empresa
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TriSolutions. Trata-se de um controlador preditimaltivariavel, cuja funcdo objetivo
esta descrita na Eq. 1:

Movimento da

(i - (yi — ysety)) +Z(/1 - Aug)? +

Mw

i

1]
-

= min
ou,s

Ma

( (uf —target) +Z((,0|S|)2

ponderaveis Eq. 1

Na Eg. 1, quatro termos estdo em destaque. O pameantifica o erro da predicao

I
o

frente ao set-point j& o segundo pondera as variagcdes das acdes atieis
manipuladas, o terceiro termo avalia o desvio da&wvel manipulada em relagdo a um
target determinado e o quarto termo pondera a violac&orestricbes das variaveis

controladas.

Os parametros de ponderacao desses tenmds, e i precisam ser ajustados de

forma a obter um desempenho satisfatorio do cauool

A solucao do problema de otimizag&o é obtida atrdeémétodo de linearizacéo sobre
a trajetoria — LLT (Duraiski, 2001) e as equacdésrehciais sdo resolvidas através do
DASSLC (Qifferential-Algebraic System Solver in-CSecchi, 2007).

A metodologia_ocal Linearization on the Trajectory LLT consiste na minimizacao

da funcgéo objetivo utilizando um modelo n&o lina@avés de sucessivas linearizagoes.

O algoritmo inicia com uma integracdo do sistema Indear, a partir dos valores
iniciais estabelecidos (ou medidos) em conjunto ognestados de forma a gerar uma
trajetéria de referéncia. A partir destas infornes;d@s primeiros modelos linearizados
sdo obtidos. Com isso as primeiras acoes de cergéml obtidas pela minimizacéo da
funcd@o objetivo e com isso uma nova trajetoria @dge bem como novos modelos

linearizados. Estas iteracdes sdo repetidas até tragetoria de referéncia se aproxime
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da trajetéria gerada pelos modelos linearizadospa3sos do algoritmo séo listados a

sequir:

1.

A partir de uma sequéncia arbitraria de acfes digale e das condicfes atuais
(valores medidos ou estimados), € possivel sinulaodelo ndo linear que é
usado para gerar a sequéncia de modelos lineaimgEatde sucessivas
lineariza¢des na trajetoria gerada,;

Com a sequéncia de modelos linearizados na tregjetdra nova trajetoria de
acOes de controle é determinada resolvendo o pnabdie otimizacéao;

Esta sequéncia de a¢bes de controle € aplicadenngdo com resposta em
malha aberta do modelo interno nao linear;

Baseado na nova trajetoria, € possivel determimarnovo conjunto de
modelos lineares, da mesma forma que foi realirexdpasso 1. Entdo, este
novo conjunto de modelos é usado para a proximecde;

Os passos 2, 3 e 4 sdo repetidos nesta ordemets ajgoritmo convirja, ou

seja, quando as duas ultimas trajetérias néo fomaito diferentes entre si.

3. APLICACAO EM SISTEMA LINEAR

Este estudo de caso simplificado tem como objediaiar a aplicacdo na forma

tradicional utilizada usualmente na industria, goasiste na identificagdo do sistema

através de técnicas convencionais, como por exemipier um modelo linear em espaco

de estados e posteriormente implementa-lo em utnatador MPC.

Além disso, este primeiro exemplo visa avaliarteuesra de comunicacao entre os

softwareautilizados neste trabalho, desenvolvidos para aplies industriais, dominar a

linguagem de programacéo utilizada pelo BRNMPC paar¢do do modelo e avaliar a

capacidade computacional desseffwares A Figura 4 apresenta a estrutura utilizada,

na qual o Aspen OTS Framew8rlatua como interface de comunicagdo, usando o

protocolo OPCQLEfor Process Contrg| entre o controlador BRNMPC e planta virtual

simulada em Hysys
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BRNMPC

Aspen OTS Framework

Hysys .

Figura 4: Estrutura utilizada para comunicacao enty Controlador MPC e o Hysys

Para este caso, o sistema escolhido foi o de tea@mnude gas combustivel, devido a
sua estabilidade, pois se trata de um sistemaa@uesofre com perturbacdes oriundas

de outros processos da plataforma.

A principal funcdo do tratamento de gas combustvespecificar o gas natural de
acordo com as especificacdes requeridas pelos aqaiios consumidores, para

utilizacdo como combustivel nos campos de producéo.

O processo de especificacado do ponto de orvalhsisterna condensacao da fracao
mais pesada do gas, pelo resfriamento devido ense&#paem uma vélvula redutora de

pressao.

O gas comprimido, normalmente fornecido a partirhéaderde exportacdo da
plataforma (presséo de 180 barg e temperatura“d® €0aquecido com agua quente em
14



trocador casco e tubos até cerca de 50 °C e pmstente e expandido através da valvula
de controle para pressées em torno de 90 bargu€cexento é necessario para manter
a temperatura do gas acima do limite de fragiliaagé metal dos tubos, ja que as
sucessivas quebras de pressdo resultardo em lmiyzeratura pelo efeito Joule-

Thompson. Em seguida, o0 gas segue para o permutawdloecido como gas-gas, onde é
resfriado e na sequéncia sofre a segunda quelmasisao atingido cerca de 40 barg. A
jusante desta segunda quebra de pressao esta arsepasador responsavel pela coleta
do condensado formado. A Figura 5 apresenta o giaxoa de processos da planta de

gas combustivel.

\ V-1
)

Agua de aquecimento ]
Condensado
L

Gas I \1@

E-

H GC de Alta Pressdo

)

Agua de aquecimento i
HGC de Baixa Presso )

PV-13

Figura 5: Fluxograma de processo da planta de gamloustivel

O sistema de gas combustivel é projetado paraeatendonsumidor mais rigoroso
em termos de rigidez de especificacdo, sendo quenatmente, as turbinas sdo os

consumidores de gas combustivel que requerem aispgAo mais rigorosa.
A especificacdo adotada para o gas combustivel@@os seguintes critérios:

 indice de Wobbe: 20 < [poder calorifico inferiqdénsidadé)? < 45 ;
* Presséo (39 barg < P <43 barg);

*  Temperatura (T < 149 °C);

* Ponto de orvalho de hidrocarboneto: 28 °C acimpaio de orvalho;

* Teor de enxofre: maximo de 1,3%.
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Observando a Figura 5 nota-se que os controladtrgsressao sao os principais
responsaveis pela qualidade do géas tratado, atdagtquebras de pressdes executadas
pelas valvulas de controle PV-03 (12 quebra) e P\(2® quebra). Por essa razao, as
variaveis controladas escolhidas foram as press@es variaveis manipuladas at-
pointsdos controladores PID (PIC-03 e PIC-12).

3.1. SIMULACAO DINAMICA DE PROCESSO

Através do uso daoftwareHysys, foi simulado o processo de tratamento de gas
combustivel de uma unidade de produgfishoreem modo dinamico. As sintonias dos
controladores utilizadas sdo semelhantes as dglamia real e foram obtidas através de
tentativa e erro até que a resposta da simula¢éesse igual a resposta observada no

processo real.

A Figura 6 ilustra o fluxograma do processo condtyunosoftwareHysys, para servir

de planta simulada na avaliagdo do controlador MPC.

3.2.VALIDACAO DA SIMULACAO

Dados reais de uma unidade produtora foram obtad@s/és do sistema Pl de
aquisicao de dados. Estes dados foram usados agarar a resposta da planta real
com a planta simulada, Figura 9 e Figura 12 parag@es semelhantes de pressao na
entrada (Figura 7 e Figura 8). Destaca-se quenasndides dos equipamentos, sintonias

dos controladores e vazdes utilizadas foram obtidasma planta em operacéo.
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Figura 12: Dados simulados — Presséo ap0s a segguédara de pressao

Comparando a Figura 9 com a Figura 10 e a Figureofrla Figura 12 é possivel

observar que a resposta do processo simulado @tixma daquela do processo real.
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3.3.ESCOLHA DAS VARIAVEIS E MODELOS LINEARES

Conforme ja mencionado, os controles de press@ossanncipais responsaveis pela
qualidade do gas tratado. Entretanto, de formareolmorar a escolha das variaveis
manipuladas e controladas, utilizando uma simulasdatica em Hysys, avaliou-se a
relacéo entre o principal parametro de qualidadat(pde orvalho de hidrocarboneto) e
a variacdo da pressao apos a primeira e a seguethaagde presséo. As Figura 13 e

Figura 14 mostram os resultados.

Ponto de Orvalho de HC [°C]

ul [set point do PIC-03 - kPag)

Figura 13: Relac&o entre o ponto de orvalho e aspé® (P1C-03)
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Figura 14: Relacéo entre o ponto de orvalho e aspé® (PIC-012)

Como os principais disturbios da planta de tratdmel® gas combustivel estdo
atrelados as condi¢fes da entrada, ou seja, gorgéeniente ddveaderde exportacao
de gés, avaliou-se também o efeito destes disgiraoqualidade do gas (Figura 15 e
Figura 16).
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Figura 16: Relacéo entre o ponto de orvalho de Hi€rmeperatura na entrada da planta

Pelos testes apresentados acima € possivel cometuas diversas variaveis medidas

possuem relacdo linear com as variaveis manipuladas
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Com o intuito de verificar a funcionalidade do slador, controlador MPC,
comunicacado OPC e identificagdo do sistema, raakeoum teste com duas variaveis

controladas e duas manipuladas, com e sem predersturbios:
Variaveis controladas: 1y> presséo (12 quebra)

Vo = pressao (22 quebra)
Variaveis manipuladasiw> set pointdo controlador PIC-03

W = set pointdo controlador PIC-12

Disturbio: 4 = pressao na entrada da planta de tratamento (Figlira

19500
19000
18500
18000

Disturbio
17500

PRessdo na entrada [kPag]

17000

16500
0 1000 2000 3000 4000 5000 6000 7000

Tempo [s]

Figura 17: Disturbio aplicado na pressédo de entratiaplanta de gas combustivel

A partir dos dados gerados pela simulacao e coso da ferramenta de identificacao
de modelos do MATLAB (R2008b), os modelos lineagas espaco de estados foram
obtidos. A Figura 18 mostra a comparacédo entre detnoidentificado e os dados

simulados para a variavel controlada y1 e Figurp&kf a variavel controlada y2.
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Modelo 1: Sem disturbio

dx 2 B
i x(t) + Bu(t)

y(t) = Cx(o)

11,15
x(0) = {—19,977

A= [:0,3604 0,1566 ]

0,2156 —0,04324

0,0007931 0,003374]

B = [—0,0007582 0,001975

16,13 —441,1] Eq. 2

¢= [104,8 ~153,3

Para o modelo com disturbio, as Figura 20 e Fi@dranostram os modelos

obtidos para as variaveis controladas y1 e y2.
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Modelo 2: Com disturbio na presséo de entrada

dx
— = Ax(t) + Bu(t)

dt
y(t) = Cx(t)
15,01
_ ) -16,506
x(0) =1 _5 0185
—27,469

-0,3268 -0,2572 -0,7335 10,4414
-0,1794 -0,2675 -—0,2792 10,2293

A= 0,3182 -0,0509 -0,0362 -0,0577
—1,0060 0,4060 1,7070 -—1,6620
0,003487 -0,008311 0,0008327

B = 0,001873 —0,004989 0,0004561

—-0,0007121 0,00051 -0,0001668
—0,00815 0,02402 —-0,002685

667,4 —121,3 488,2 74,41]

C:[92,48 —173,7 9,034 0,2315

Eq. 3

Com relacéo a sintonia do controlador MPC, o tedgamostragem utilizado foi
de 15 segundos baseado na andlise realizada dstesdga variavel frente a mudanca de
set-point(Figura 22), onde é possivel observar que o tepapa a variavel controlada
atingir oset-pointé de cerca de 75 segundos. Desta forma, adotaiedsfg necessarios
cerca de 5 pontos para determinacao da trajetdriaye-se 15 segundos para o tempo de

amostragem.
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Figura 22: Resposta da variavel y1 frente a uma amgd no set-point

Para o horizonte de predicdo adotou-se duas wemapo de estabilizagdo do
teste apresentado na Figura 22, resultando emskgiitdos. O horizonte de controle foi
determinado considerando metade do horizonte dicpie(Seborgt al.2011) ou seja,
735 segundos. J& o numero de acdes foi determo@muderando a caracteristica da
configuracdo do controlador, cujo nimero de ac@es der inserido em forma de série.
Desta forma, visando manter o horizonte de predigdaontrole previamente
determinados, e ndo sobrecarregar 0 recurso cooimuadd estabeleceu-se a Série de

Fibonacci a partir dos 75 segundos, o que resulton horizonte de controle de 900
segundos, conforme mostra a Tabela 1.

Tabela 1: Tempo de amostragem, horizontes de gedigontrole

Periodo de amostragem 15 Segun\dos

Horizonte de Predicdo | 15; 30; 45; 60; 75; 135; 210; 345; 555; 900
Segundos
“Avaliar predicéo em:” 1455; 1470

Horizonte de controle

15; 30; 45; 60; 75; 135; 210; 345; 555; 900 Segando
“Calcular Movimentos em:’
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Os parametros de peso do erro e supressdo de emdosn(Eqg. 1) foram
estabelecidos como unitarios devido & semelhanga reapostas das variaveis

controladas.

As restricdes impostas ao controlador foram baseads ranges das variaveis

manipuladas e controladas:
Variaveis controladas: 1y> pressao (12 quebra) range: 8000 — 10000 kPag

y» = pressao (22 quebra) range: 3500 — 5000 kPag
Variaveis manipuladasi > set pointdo controlador PIC-03 8000 — 10000 kPag

L > set pointdo controlador PIC-12> range: 3500 — 5000
kPag

3.4.RESULTADOS

Para o Modelo 1, comparou-se a atuagdo entre gob®rRID tradicional e o
BRNMPC para as mesmas variagcbesabpointpara as pressdes no PIC-03 e PIC-12,
cujos resultados estdo apresentados na Figura Zhténia do controlador PID foi
determinada durante a etapa de comparacdo comdos deais, com o intuito de
reproduzir os dados operacionais obtidos. A tabptasenta as sintonias utilizadas nos

controladores PID:

Tabela 2: Sintonia dos controladores PID

Controlador Kp [%/%)] Ti [min] Td [min]
PIC-03 1,00 0,5 0
PIC-01 1,00 0,5 0
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Observando a Figura 23, nota-se que a atuagao @orbHiltou em variacdes menos
bruscas na presséo, indicando uma maior estal#lidacsistema frente as variacdes. E
possivel notar que no periodo onde as perturbdgtaen realizadas que o PID responde
imediatamente ao disturbio através de aberturaglagpnas valvulas de controle,
enguanto que o MPC realiza a abertura de formalergs. Este comportamento também
€ possivel observar na Figura 24, resultando enonwfsetno caso do controlador
MPC.

Pela Figura 24, pode-se dizer que o desempenhdlde RIPC foram semelhantes

para a segunda quebra de presséo.

No Modelo 2, verificou-se a aplicagdo do BRNMPC stdarando perturbacdes na
presséao de entrada da planta de gas combustiveldistarbio (Figura 17), mantendo as
mesmas variacbes nget-point aplicadas ao Modelo 1. Os resultados podem ser

observados nas Figura 25 e Figura 26.

Observa-se nas Figura 25 e Figura 26 que o conRdlee o MPC tiveram
desempenho semelhante frente ao disturbio injg@akm o MPC apresentou melhores
resultados a partir do instante 2000 segundos dguasimesmas varia¢coes do Modelo 1

sao feitas nget-pointe os efeitos dos disturbios foram atenuados.

Os resultados obtidos mostram que o BRNMPC obtere lvesultados quando
comparado com o controle PID, onde as variacOepmasdes foram atenuadas frente
as variacdes nset-point Verifica-se também que a aplicacdo do MPC pamsstema
possui potencial de aplicagdo, tendo em vista i@ lhouve foco na sintonia do
controlador, ou seja, testes com diferentes siatodévem ser avaliados para se obter o

melhor desempenho do controlador MPC.

A comunicacdo OPC nao apresentou problemas e sndesdo computacional foi
satisfatorio, além disso foi possivel exploramgliagem de programacéao utilizada pelo

BRNMPC para inser¢cdo do modelo.
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4. APLICACAO EM SISTEMA NAO LINEAR

O sistema de producdo de petrdleo é a infraestrtestinada ao escoamento do
petréleo produzido, compreendendo as etapas deacdie producdo, separacdo e
tratamento dos fluidos, armazenagem, transfer@ntiansporte, ou seja, toda a cadeia
produtiva de suprimento as refinarias, desde auygdm nos campos de petréleo até o

refino.

Diferente do processamento realizado nas refinguas obtencéo dos derivados), o
processamento primario representa os meios utiiizads instalacdes de producao para
0 processamento inicial dos fluidos produzidos pglocos de petroleo. A Figura 27
ilustra tipicamente um sistema poc¢o — linha submaartopside

S ——

5 |
Superficie ! —__&E' !

P = = e - — -

Leito marinho

Figura 27: Tipico arranjo poco — linha submarindepside (adaptado de Yang et al.,
2017)

O fluxo multifasico nas linhas submarinas (pdawline e riser) pode possuir um
grande numero de padrdes de escoamento (¥iaalg 2017). Esses padrdes dependem
de uma série de parametros, entre eles podemeseaciazao gas-liquido, vazdo de
producao, viscosidade, diametro das tubulacdedil pes linhas, etc. O padrdo de
producdo por golfadas caracteriza-se por fluxogula com oscilacbes de vazéo e
presséo, podendo ocorrer por uma diferenca deidalbe entre as fases liquida e gasosa
ou pela presenca de algum ponto baixo na geondsriabulacéo (Portella, 2008). O

padrdo de escoamento por golfadas esta ilustraéggoea 28.
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(4) (3)

Figura 28: Comportamento ciclico do regime de gddfs (retirado de Biltoft et al.,
2013)

Na Figura 28 o ciclo representado € composto deéa@sapas: (1) formacéo da

golfada, (2) producéo da golfada, (3) frente deitiq e (4) frente de gas.

A planta de processamento primario tem a finalidbedgseparar os fluidos produzidos
pelos pocos de petréleo (6leo, gas e agua) e efetwmatamento destes fluidos, a fim de
adequar 6Oleo e gas aos padrdes de envio para éésreirefinarias e a agua, aos padrées
de descarte no meio ambiente. Varias sao as rpabes separacao do 0leo cru, como
por exemplo o transporte desnecessario da aguiggw@mdo como carga extra que nao
s6 sobrecarrega o sistema de bombeamento e olspdotno também pode provocar

erosao e corrosao destes sistemas.

Em uma instalacdo de processamento primario deoufoleo, gas e agua) o gas,
sendo o mais leve, menos denso, € inicialmenteadpdo liquido por acdo da gravidade
em equipamentos denominados separadores, que 38B® d@mum em instalacdes de
producdo. A pressdo no separador € mantida poromtnotador que atua regulando o
fluxo de saida do géas pela parte superior. O laséparado deixa o vaso através de uma
valvula de descarga, cuja abertura ou fechamentetéado através de um controlador

de nivel.

Os separadores sao fabricados nas formas verticaizontal. Por apresentarem uma

maior area superficial de interface permitindo umelhor separacao liquido/gas e

37



gas/liquido os separadores horizontais sao normédnmeais eficientes, sendo utilizados
principalmente em sistemas que apresentem espunatase razbes gas/oleo. As
desvantagens referem-se ao manuseio dos soliddsizinlos (os verticais tém uma
geometria que permite a deposicao localizada naofgio vaso facilitando a remocéao) e

a menor capacidade de absorver grandes variacdlescdégolfadas).

Os separadores podem ser bifasicos, quando promaveeparacdo gas/liquido
(separadores de gas), e trifasicos, separadoredgua livre, que, adicionalmente,
promovem a separacdo da agua. Entretanto, na grdificilmente os separadores
trifasicos promovem uma boa separagdo da aguandmuentdo como separadores
bifasicos. Em geral, a raz&o para isto na baixfialmhdade dos medidores de interface
que por questdes de falta de manutencao, tecnalagiaquada, presenca de emulsodes,

etc.

Na sequéncia o liquido é enviado para um segunslo separador, que opera em
pressao inferior ao primeiro vaso, sendo respohg@l@ segunda separacao de gas (2°
estagio). Este vaso possui caracteristicas deatergemelhantes ao 1° estagio, porém

com pressﬁes menores.

O ultimo estdgio de separacdo é onde ocorre aasgmaobleo-agua, chamados de
tratadores eletrostaticos. Nestes equipamentosgcampo elétrico é aplicado sobre o
liquido (emulsdo de agua em 0leo), as goticula&gda se polarizam e tendem a passar
de forma esférica para eliptica com o aumento adignte do campo elétrico. O controle

principal deste vaso € o nivel da interface 6lesaag

O sistema de tratamento de 6leo é responsavekpecificar o 0leo a ser exportado

e a agua para descarte e deve atender a trés prasprencipais:

* PVR (Pressao de vapor Reid): é a pressao de vhpoluta de um liquido a
37,8 °C (100 °F). O valor a ser atendido ¢é de 1® para o 6leo exportado;

* BSW (Basic Sediments and Watespesar da defini¢cdo incluir a presenca de
sedimentos, na pratica € utilizado apenas com itigade de agua no 6leo.
O valor limite varia entre 0,5 — 1,0 % a dependeuxdidade produtora;

« TOG (Teor de Oleos e Graxas): esta relacionadcafidaule da agua a ser
descartada e o limite depende do licenciamentoeartddida unidade que esta
vinculada a legislagdo da época. Atualmente asade& mais recentes
trabalham com o limite de 29 mg/L.
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Através de um controle apropriado dos niveis espeEssdos vasos, € possivel reduzir
o efeito das golfadas dos pog¢os nos demais precessainidade, ou seja, 0S vasos
separadores podem atuar como capacitores, absonandariacdes nas vazdes de
liquido e gas. Por essa razao, estes controlesfeszolhidos para aplicacdo de um

controlador avancgado de forma a filtrar os efeitdsegime de golfadas.

4.1.MODELO DA PLANTA DE TRATAMENTO DE OLEO

A Figura 29 apresenta o fluxograma do processo smde, que representa um

fluxograma tipico de um sistema de tratamento dedajfshore

Siemede Compressao

Headerde Pod ugo

Trota me no de
Agus Pred uzide

Figura 29: Fluxograma do processo de tratament@d®

O fluxograma apresenta o sistema de tratamentdede domposto de trés vasos

bifasicos em série:

e Separador de Alta Pressao (HP): responsavel pedaasgio gas-liquido operando
a uma pressao de aproximadamente 850 kPag e 70 °C;

» Separador de Baixa Pressédo (LP): segundo estagiepdeacao gas-liquido que
opera em torno de 50 kPag;

« Tratador de Oleo (TO): onde ocorre a separacio-ofua.
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7

O tratador de Oleo ou tratador eletrostatico € oipagnento responsavel pelo
enquadramento do O6leo. Em geral é constituido @deapl metdlicas carregadas
eletricamente que geram campo elétrico na fasesa|emproximando as gotas de agua,

provocando o coalescimento destas (Nwated, 2010).

Os controles dos separadores devem ser projetadagpermitir uma boa eficiéncia
de separacdo e ser capaz de filtrar os disturldasacos pelo fluxo em regime de
golfadas, enviado um fluxo mais estavel para osqa®os a jusante (Carvalbbal.,
2012). Logo, de forma a estabilizar os procesgosamte dos separadores, 0s controles
de nivel e pressao dos vasos foram escolhidos. cCimtuito de reduzir a interferéncia
da dindmica dos controladores PID, as variaveisipntadas escolhidas foram as
valvulas de controle de nivel e pressao, ou ssjaironias dos controladores PID nao
exercem influéncia no desempenho controlador NV#Pe destacar que no caso de uma
aplicacéo real, devera ser implementado um algoMfatchdogo qual em caso de falha
de comunicacao entre o controlador NMPC e o sistauparvisoério, os controles PID
assumem a funcdo de controle do processo, garardsglm uma operacao segura. As

variaveis envolvidas séo apresentadas nas TalzelaBela 4:
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Tabela 3: Variaveis Controladas

Variaveis Controladas Descricao Unidade
h Nivel de liquido no HP m
hz Nivel de liquido no LP m
hs Nivel de interface no TO m
P Pressédo no HP kPag
P2 Presséo no LP kPag
Tabela 4: Variaveis Manipuladas
Variaveis Descricao Unidade
Manipuladas
LVO1 Valvula de controle do nivel do HP %
LVO02 Valvula de controle do nivel do LP %
LVO03 Valvula de controle do nivel do TO %
PV0O1 Valvula de controle de pressao do %
HP
PV02 Valvula de controle de pressao do %
LP
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Tabela 5: Disturbios

Disturbios Descricao Unidade
Le Vazéo de entrada de liquido no HP m3/s
Ge Vazao de entrada de gas no HP mys
Le2 Vazdao de liquido na entrada do LP m3/s
Ge Vazéo de entrada de gas no LP m3/s
We Vazao de agua na entrada do TO m3/s
Plj Presséo a jusante da LVO1 kPag
Pgj Pressao a jusante da PV01 kPag
Plj2 Pressao a jusante da LV02 kPap
Pap Presséao a jusante da PV02 kPag
Pw;j Pressao a jusante da LV03 kPag
Pb Pressao na descarga da bomba kRag
T1 Temperatura no HP °C
T2 Temperatura no LP °C

Os modelos fenomenologicos para os separadoresaddaacdes dos modelos

presentes no trabalho de Nuretsal. (2010). A principal diferenca é a inclusdo dos

volumes das calotas dos vasos separadores nosas.odel

A Figura 30 apresenta as principais variaveis efda$ na modelagem do Separador

de Alta Pressao.
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Figura 30: Esquema do Separador de Alta Pressao

O volume do vaso pode ser determinado pelas seguieliacoes:

V = Viilindeo + 2Vealota Eq. 4
ks D—2h (D —RRY /D — 2R
Tr’rd_]mjm = T Ay cos o -1 2 o I3
Eqg. 5

,215R% 73
Tr’r.g,alma = (E I:D - h:l)

2 Eq. 6

O balanco de massa para o liquido € definido pai@agéo entre a vazao de entrada
de liquido e a vazéo de liquido na saida:
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a¥
—=le—1ILs¢
d

Eq. 7
ﬁ _ (dV.;ﬂjmm) N E(ﬂfcalutﬂ
dt dt dt Eq. 8
Viitindeo = 20/(d — R)R Eq. 9
Vidots = 0,645(D — k) Eq. 10
Logo:
Y ah
= |20+/(D — Rk + 0,645(0 — B)| —
dt dt Eq. 11
Igualando as equacoes:
ah B Le—Ls
dt 20D — Bk + 0,645(0 — R) Eq. 12
A vazao de liquido através da véalvula é obtida palkcao:
(P +107°0gh) — Py
Ls = 0,00024S1v0, O £
Figua Eq. 13
Ja o balanco de massa para a fase gas, tem-se:
M dlpV
- M (Ge — Gs)g
dt dt 5 Eq. 14
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d(pSVS)zMM( dpP afvg)

— =
8
At RT at At Eq. 15
Como:
av, AV
Chega-se:
dr  FP{Ge —Gs+ Le— Ls)
A vazdao de gas através da valvula é determinddsepaacéo a sequir.
Gs = 0,625y Cv, P
Eq. 18

Para o Separador de Baixa Press&o e Tratador de t&he-se a representacido da
Figura 31.
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Figura 31: Esquema do Separador de Baixa Presstimmdor de Oleo.

As relacdes de nivel e pressdo para o Separad@aixie Pressao séo:

dhy _ Ley — Ly
4t 20,/(D2 — haYha + 0.645(D2 — ha) Eq. 10

aa _ Pg(Gez — G + e — L;S‘g}l
At B Ty — Tr’r,[’z

Eq. 20
Ja as para as vazdes através das valvulas deleptéro-se:
Ly = 0,0002451v0,0m 3 \| ———— + We
Figa Eq. 21
(Pg — ng}ﬁ]

t-= T

Gy = 0,6255pv02Cvy, 2 P2 £

’ 3F, 7
Eq. 22

Para o Tratador Eletrostatico e vazao de aguaupidat
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dhy We — Ws
At 2034/ (D3 — hadhs + 0,645(D3 — ha) Eq. 23

Ws = 0,000245 g3 0 2

Eq. 24

4.2. SIMULACAO DA PLANTA DE TRATAMENTO DE OLEO

A simulacéo da planta de tratamento de éleo fdizada no Aspen Hysys v8.8.

A escolha do simulador reside no fato deste seré&e€ia no mercado de simulacéo
de processos (Towler e Sinnot, 2013) e pela laxgar&ncia da Petrobras na utilizacdo
deste software em diversas aplicagdes na aregtta&gzdo e producéo de petrdleo e gas
natural.

Na literatura € comum encontrar trabalhos onde sy$lg utilizado como simulador
de processos, no trabalho de Arinetlial. (2015), utilizou-se para avaliar o impacto do
regime de golfadas nos processos de tratamentasdeny uma plataforma de petroleo.
J4 em Rahmawagt al. (2011) a utilizacdo foi na avaliacdo da operagédiegrada e
otimizacdo da producéo de petréleo, no qual apld@tprocesso foi simulada em estado
estacionario composta de quatro separadores griavitas sendo dois trifasicos e dois
bifasicos. Nguyeret al. (2014) realizaram uma avaliacdo energética e ékesgda
plataforma de producéo de petréleo de Draugerzanitio os simuladores Aspen Plus e
Aspen Hysys.

A Figura 32 mostra a simulacao realizada, reprasenpelo esquema da Figura 29.
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O processo esta sujeito a perturbacdes na entaadadas principalmente pelo fluxo
intermitente de liquido e gas vindo dos pocos piareés, cuja caracteristica pode ser

observada na Figura 33.
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——Liquidom3/h - — —=Gasm3/d

Figura 33: Disturbio na entrada causado por um regide golfadas

Na simulacao, as valvulas de controle apresentaacteaisticas iguais com relacao

ao atuador. Em todas se utilizou um modelo deatasl? ordem.

d(Act%
T ( 0)
dt

+ Act% = Actpesejado %0 Eq. 25
Em que:7r é a constante de tempo de atuador;
Act é a abertura da véalvula.

No sistema apresentado, o nivel e a pressao dos & e LP sdo controlados por

de PID’s independentes. As sintonias dos controésdimram obtidas através da técnica
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conhecida como ATVAutomatic tuning variationproposta por Anstrém e Hagglund
(1984). As sintonias obtidas estao na Tabela 6:

Tabela 6: Sintonia dos controladores PID

Controlador Kp [%/%)] Ti [min] Td [min]
LIC-01 1,98 31,8 0
PIC-01 4,89 3,36 0
LIC-02 1,54 32,3 0
PI1C-02 4,97 42,6 0
LIC-03 0,734 220 0

4.3.SINTONIA DOS CONTROLADORES MULTIVARIAVEIS

A proposta deste trabalho é a substituicdo dosocoumtroladores PID por um

controlador multivariavel com atuacgédo direta natavais manipuladas.
Dois controladores foram avaliados:
MPC: controle baseado no modelo linearizado;

NMPC: controle baseado em modelo ndo linear.

Para efeitos de comparacdo séo utilizadas as mesntasias nos controladores
MPC e NMPC, cuja fungéo objetivo foi apresentad&qgal:

Pela Eg. 1, nota-se que os paramey,ob, ¢ edi precisam ser ajustados de forma a
obter um desempenho satisfatorio do controladorp€®s do erroy() aumentam a
sensibilidade da funcdo objetivo em relacdo ao idedu set-pointde determinada
variavel. J& a supressdo de movimemg) exerce influéncia sobre a variacdo das

variaveis manipuladasys faz com que seja considerado um desvio da variavel
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manipulada em relacdo a valor nomin@rde) e ¢; adiciona um peso as restricdes

ponderaveis.
a. Horizontes de predicéo e controle

Seborget al. (2011) apresenta recomendacdes para a sintonidhat@ontes de

predicéo P) e controle [(1).

5<M <20 Eqg. 26
N/3 <M <N/2 Eq. 27
P=N+M Eq. 28

Em queN é horizonte do modelo, o qual define a quantidddetempos de

amostragem necessarios para caracterizar a re$poga uma perturbacao.

No caso deste trabalho, o tempo de amostragenefeirdinado a partir da variavel
mais rapida que no caso € a pressao no vaso ldResesteprealizado neet-pointa
partir de um estado estacionario, cujo resultadstmo um tempo de aproximadamente
75 segundos para atingiset-point Desta forma, considerando que sdo necessariss cer
de 5 pontos para determinacdo da trajetéria déwelrimanipulada frente & uma
perturbacéo, o tempo de amostragem adotado fd@ dedundos. Para a determinacao do

horizonte de predicao, considerou-se 5 vezes odelmpesidéncia do vaso HP, obtendo:

e Tempo de residéncia ~ 50 minutes5 x 50 = 250 minutos (15 000 segundos)

150K}
N=——m= 1} amostragens
15 Eq. 29
N N
— <M < — 333 <M < XM amostragens
3 Z Eq. 30

Considerando o valor obtido nas Eq. 29, o custopcational seria muito elevado.
De forma contornar este problema, adotou-se acpratinhecida comBlockingna qual
se reduz os graus de liberdade, fixando a ent@dayas derivadas) como constantes
através de um certo nimero de amostragens (Merai, 2007), ou seja, dentro do
horizonte do modeld\) um nimero de passos € definido por uma sequénctigue 0s
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movimentos de controle sdo mantidos constantevédrdesta estratégia, o controlador
BRNMPC calcula as agOes de controle apenas no®oga@specificados dentro do
horizonte de predicdo. Além disso, uma funcionakdadicional do BRNMPC faz com
que a funcao objetivo (Eg. 1) também seja calcudgemas em pontos especificos dentro

do horizonte de predigao.

O numero de acdes foi determinado considerandoeédatica mais rapida de resposta
da pressao em relacéo ao nivel, desta forma, adetawistribuicdo das acdes de forma
concentrada no inicio com o intuito de favorececomtrole de pressdo. Como a
caracteristica da configuracdo do controlador BREMRecessita que as acdes sejam
formatadas em forma de série, visando manter awdme de predicdo e controle
previamente determinados, e ndo sobrecarregaucspecomputacional, estabeleceu-se
a Série de Fibonacci a partir do segundo termofoome mostra a Tabela 7:

Configuragéo dos controladores MPC e NMPC

Tabela 7: Configuragéo dos controladores MPC e NMPC

Periodo de amostragem 15 Segun\dos

Horizonte de Predicao 15: 30; 45; 60; 90; 150; 240; 390; 630:
Segundos

“Avaliar predigdo em:” 1020; 1650

Horizonte de controle
15; 30; 45; 60; 90; 150; 240; 390; 630 Segundos
“Calcular Movimentos em:’

b. Peso do Erroy() e Supressado de Movimentas) (

Basicamente, os parametros de sintonia dos codtn@s MPC séo ajustados atraves
de procedimentos de tentativa e erro (Al-Ghazzawai, 2001). Outros trabalhos também
relatam o uso de forma heuristica (Perez, 201BgiRi, 2012; Meiert al, 2004). Além
disso, 0 uso de MPC para processos nao-linear@so® gomum (Xiet al, 2013), o que
reforca a ideia de uso de heuristica para sinténiescolha de parametros apropriados
paray; e A\i ndo é Obvia, e esta dificuldade é um dos desafibtentados pela industria

(Rawlings e Mayne, 2012).
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Logo, uma boa sintonia dos controladores MPC ¢é alonente obtida através do uso
de simulacawff-line e da andlise do desempenho do controladtine A simulacéo &

usada para determinar, via tentativa e erro, valioieiais para os parametros (Darby e
Nikolaou, 2012).

Portanto, as sintonias dos controladores NMPC e KtlP&n realizadas a partir do
conhecimento do processo e andlise dos resultasl@snulacdo. Como os vasos de
processo atuam como capacitores, filtrando as rnbexties para 0s processos
subsequentes, permite-se que o nivel varie em tlreset-point ndo sendo desejavel que
o nivel figue muito préximo deet-pointao custo de atuacdo frequente das véalvulas de

controle. Ja para o controle de pressao esperasesto, ou seja, que a pressao esteja a
mais estavel possivel.

Duas sintonias foram avaliadas, a Sintonia 1 censidlo acdes mais lentas no
controle de nivel, conforme descrito acima, e adfia 2, com parametros idénticos para

todas as variaveis para servir de comparacao. Iosegadotados foram obtidos através
de tentativa e erro.

As Tabela 8 e 9 apresentam as sintonias adotadas.

Tabela 8: Parametros para a “Sintonia 1”

_ . Supresséo de
Variavel Peso do erro Variavel )
Movimentos
Controlada (¥ Manipulada
(A)

h 1 LVO1 12,5

P 1 PVO1 2,5

h2 1 LV02 12,5

P2 1 PV02 5

h3 1 LV03 10
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Tabela 9: Parametros para a “Sintonia 2”

Supressao de
Variavel Peso do erro Variavel )
Movimentos
Controlada §%) Manipulada
(A)
h 1 LVO1 1
P 1 PVO1 1
h2 1 LVO02 1
P2 1 PV02 1
h3 1 LVO03 1

c. Restricdes

As restrices utilizadas estao relacionadas adeBmperacionais e ao range das
valvulas de controle (0 — 100%). Na Tabela 10 essioestricbes para as variaveis

controladas.

Tabela 10: Restricdes para as variaveis controladas

Variavel Limite Inferior Limite Superior
h Om 4,98 m
P 0 kPag 1500 kPag
h2 0Om 391m
P2 0 kPag 150 kPag
h3 Om 3,66 m
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4.4, RESULTADOS

Nesta secdo sao apresentados os resultados daragéatpantre as duas sintonias
para o controlador NMPC e da comparacéao entremsatadores PID, MPC e NMPC.

A Figura 34 apresenta os resultados para o cortootgvel do vaso HP utilizando as
duas sintonias e aplicando o disturbio do regimgali@da na vaz&o da alimentacdo. O
nivel (h) mostra-se bastante impactado pela siat@nincipalmente devido ao atraso na

atuacdo da valvula (LV01) para a sintonia 1, jintoeia 2 mostra-se capaz de antecipar

a acao.
2,9
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é 2’6 il s s ess o PRLL) IETT TP YPPORIPIN gttt tisn e esesceses Set-Point
<
2,5 Sintonia 1
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— 42,5
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40 . .
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35
0 5000 10000 15000 20000 25000
Tempo [s]

Figura 34: Controle de nivel de liquido do vaso pHta as duas sintonias do NMPC

A Figura 35 mostra os resultados para o controleidel do vaso LP. Novamente é

possivel observar o atraso na atuacao da valvM@2) para a sintonia 1, impactando o
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controle de nivel (h2). Pelo fato deste nivel agmésr dependéncia com o primeiro vaso

(HP) o efeito € amplificado e LV02 mostra-se majeasiva.
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1
0 5000 10000 15000 20000 25000
Tempo [s]
65
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55
X 50
I
S 45 Sintonia 1
-
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35
30
0 5000 10000 15000 20000 25000
Tempo [s]

Figura 35: Controle do nivel de liquido do vaso jhéta as duas sintonias do NMPC

Para o controle do nivel do vaso TO, Figura 3&pdaa semelhante ao LP, devido
ao disturbio proveniente do controle dos demaiarsgjores, o efeito do atraso da sintonia
1 é amplificado. A sintonia 2, por outro lado, cegise atenuar as oscilacdes da vazéo de

alimentacéo.
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Figura 36: Controle do nivel de interface do va<o fara as duas sintonias do NMPC

Observa-se nas Figura 37 e Figura 38 que a Sikapaesentou melhores resultados
para o controle das pressées quando comparada Qinmiomia 1, jA que as variaveis
controladas apresentaram menores desvios em relgdet-point para variagcdes
semelhantes nas variaveis manipuladas. Nota-seatecale antecipacdo na atuacao e

perfil semelhante aos disturbios aplicados na datda unidade.
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Figura 37: Controle da pressao do vaso HP para aadsintonias do NMPC
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Figura 38: Controle da pressao do vaso LP para aasisintonias do NMPC

De forma a validar os resultados obtidos pararasrgas do NMPC, foi realizada

outra rodada de simulacfes, onde a perturbacaatreda foi modificada, conforme a

Figura 39.
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Figura 39: Perturbacdo na entrada (Le — vazéo deillo e Ge — vazao de gas)

Os resultados podem ser observados nas Figura FiQuaa 44. Nota-se pelos
resultados que a sintonia 2 manteve melhor desdroppais as variaveis controladas se

mostram mais estaveis e préximassad-poinf além disso as variaveis manipuladas

apresentarem menor variagao.
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Figura 40: Controle do nivel de liquido do vaso pi&a o segundo disturbio
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Figura 41: Controle do nivel de liquido do vaso jhéta o segundo disturbio
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Figura 42: Controle do nivel de liquido do vaso p&a o segundo distarbio

63



865

860

855

845

840

835

--------- Set-point [kPag]
— — —Sintonia 1 - PV [kPag]

Sintonia 2 - PV [kPag]

0 5000 10000 15000 20000 25000 30000
Tempo [s]
Sintonia 1 - OP [%]
= = =Sintonia 2 - OP [%]
0 5000 10000 15000 20000 25000 30000
Tempo [s]

Figura 43: Controle de presséo do vaso HP paraguselo distarbio
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Figura 44: Controle da presséo do vaso LP para guselo disturbio

Logo, adotando-se a sintonia 2 como referénciagoi@u-se com a comparacao entre
os diferentes tipos de controladores (PID, MPC POyl

O modelo linear (MPC) foi obtido através de lineagdo em torno do estado
estacionario por expansao em série de Taylor.
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y=f@+Y -9
X=X
__d _
y—yz—i (x—X) Eq. 31
X=X

Os resultados sao apresentados nas Figura 47ra Bibuguando a planta esta sujeita
ao disturbio da vazao de alimentacdo dado pela&Rf1 Analisando os resultados nota-
se gque o NMPC apresenta os melhores resultada®mntisles de nivel e pressdo quando
comparado com o controle PID. Tal vantagem se devaodelo considerar a influéncia
das variaveis controladas dos vasos anteriorescteaistica que ndo esta presente no

tradicional PID.

O controle MPC mostrou-se semelhante ao NMPC paraiweis e pior para as
pressdes. Esse resultado é explicado devido a mamiinearidade das equacdes de
presséo do que aquela encontrada nas equacdesd@igura 45 e Figura 46), de forma
que ao linearizar o sistema a variavel presséoepardis informacfes e, portanto,
empobrece a capacidade de predicdo do modelo.iAdesaegiao de validade do modelo
linearizado, os resultados do modelo divergem datale consequentemente a predi¢céo
falha.
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9
8,8
8,6
8,4
8,2

8

P [barg]

7,8

7,6

7,4

7,2

7

o
o
5]
=
=
4]

2 2,5 3 3,5 4
Gs [m3/s]
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Figura 47: Controle do nivel de liquido do vaso HRlizado pelos controladores
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Independente da qualidade sintonia do controlatidy $fmplesmente pelo fato dele
ser ajustado para um ponto de operacao, € possineluir que o controlador NMPC
possui vantagem por nao ser necessaria sua reparag@o caso as condicdes

operacionais mudem, ou seja, caso se deseje @werantro ponto, o controlador ir4 se

12



ajustar as novas condic¢des, as Figura 52 a Fidguepfesentam a comparagao entre o
controle NMPC (com a sintonia 2) e o controle PHdapa perturbacéo apresentada na

Figura 39.
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Figura 52: Controle de nivel de liquido do vaso HRlizado pelos controladores
NMPC e PID para o segundo disturbio.

73



1,8

h2 [m]

LVO02 [%]

......... Set_point [m]
1,2
LN \ — = =PID-PV [m]
LI
v\ \ NMPC - PV [m]
1 ~ !
0,8
0,6
0 5000 10000 15000 20000 25000 30000
72,2
62,2
52,2
42,2
— = =PID-OP [%]
32,2 NMPC - OP [%]
22,2
12,2

2,2
0 5000 10000 15000 20000 25000 30000

Figura 53:Controle de nivel de liquido do vaso leRlizado pelos controladores
NMPC e PID para o segundo disturbio.

74



E ......... Set_point [m]
: 0,7 \
™ . ,/ — — —PID-PV [m]
\ / NMPC - PV [m]
0,6 \ /
\ /
\\ /
}
0,5 \
’ \ [
-
0,4
0 5000 10000 15000 20000 25000 30000

62,2

52,2

42,2
X
M 32,2 — = =PID-OP [%]
o 32,
= NMPC - OP [%]

22,2

12,2

2,2
0 5000 10000 15000 20000 25000 30000

Figura 54: Controle de nivel de liquido do vaso fealizado pelos controladores
NMPC e PID para o segundo disturbio.

75



856

854

852

850 -1 o WEN I YL L Set-point [kPag]

P [kPag]

— = =PID-PV[m]
848

NMPC - PV [m]

846

844

842
0 5000 10000 15000 20000 25000 30000

94

92

90 !

88

86
— — =PID-OP [%]

PVO1 [%]

84

NMPC - OP [%]

82

80

78

76
0 5000 10000 15000 20000 25000 30000

Figura 55: Controle de pressao do vaso HP realizpdtos controladores NMPC e
PID para o segundo disturbio

76



56

54

52

50

48

P2 [kPag]

46

44

42

40

65

60

55

50

PVO2 [%]

45

40

35

0

5000

5000

10000

10000

15000

15000

20000

20000

25000

25000

30000

30000

--------- Set-point [kPag]
PID - PV [m]

NMPC - PV [m]

PID - OP [%]

NMPC - OP [%)]

Figura 56: Controle de presséo do vaso LP realizpdtos controladores NMPC e PID

para o segundo disturbio

Analisando as Figura 52 a Figura 56 nota-se queserdpenho do controlador NMPC

€ superior ao do controlador PID para a maioriandabas.

Ainda com o intuito de mostrar o melhor desempetitncontrolador NMPC frente

ao controle PID, simulou-se um cenario onde apdetium estado estacionario, Set-

pointssdo alterados. Observa-se nas Figura 57 a Figuaadferenca entre o tempo de

resposta do PID e do NMPC (sintonia 2), nas quaia-se 0 melhor desempenho no

1



controlador NMPC. No caso da Figura 61, o novo paiet operacgéo foi escolhido para
demonstrar de forma mais clara a atuacdo mais tmteontrolador PID, no qual o

sistema nédo tem capacidade de reduzir a pressé@on @opossivel notar que enquanto o
controlador NMPC atua rapidamente levando a valdelaontrole para a saturacéo, o

controlador PID demora a perceber a nova condip@cacional.
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Figura 57: Controle de nivel de liquido do vaso Hflizado pelos controladores
NMPC e PID para um step no set-point.
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5. CONCLUSAO E SUGESTOES

No estudo de caso realizado inicialmente para aRiar@a de Gas Combustivel, o
desempenho do controlador MPC foi superior ao otador PID devido as variacdes nas
pressdes serem atenuadas de forma mais suave deentgiacdes neet-point Além
disso, conclui-se que a comunicacdo OPC entre wladior de processos e o controlador
MPC ndo apresentou problemas e o desempenho carigmata foi satisfatério,
mostrando a aplicabilidade desta sisteméatica pamhagdo de estruturas de controle

avancado de forma preliminar a testes diretamendanta de processo.

A aplicacéo de controlador NMPC em sistemas quesaptam instabilidade e ndo
linearidades apresenta diversos beneficios e mest@omissora, como para 0 caso
explorado neste trabalho, no controle de nivelesg#io de vasos separadores de uma

planta de tratamento de olefishore

Através das avaliacdes realizadas da aplicacaocalasoladores em uma planta
simulada, os resultados do NMPC mostram-se melltuasdo comparados com 0 uso
de controladores PID ou MPC linear.

Quando comparado ao controlador PID, além do baoeda substituicdo de cinco
controladores, por apenas um NMPC, este ndo esitadio ao ajuste para um ponto de
operacgdo, ou seja, caso as condi¢cdes operaciondisnm o controlador € capaz de se

ajustar.

Ja quando comparado com o MPC, o principal difeatédo NMPC esta no fato de
nao fazer uso de aproximacodes pelas linearizapfmsedimentos que em geral resultam
em perda na qualidade do modelo. No caso dos ndassvasos separadores, O
controlador MPC apresentou resultados semelharmdeBIMPC, entretanto, para o
controle de pressao, por possuir maior nao linededo controlador NMPC mostrou

desempenho superior.

Uma oportunidade identificada para ser desenvoleidarabalhos futuros consiste
na incorporacdo do modelo FOWM (Diettl al, 2017) aos modelos utilizados neste
trabalho de forma a obter as vazbes a partir dasmacdes de PDG e TPT dos pocos,

tendo assim uma solucdo completa para a producdegme de golfadas.
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7. ANEXO | (MODELO NAO LINEAR)

Abaixo esta o desenvolvimento do modelo ndo lieeardinguagem “mts”, propria
do controlador BRNMPC. A linguagem é semelhantéiaada no MATLAB e o modelo
pode ser dividido em quatro secOes: Pré-calculayja&ies Diferenciais, Saidas e

Configuragéo de Parametros Iniciais.
%Pré-calculo

function [ D, D2, C, C2, Le, Ge, Le2, Ge2, pi, QBlg, Cvi2, Cvg2, LVO1, PV01, Vt,
Plj, Pgj, LV02, PV02, Vi2, Plj2, Pgj2, D3, C3, Weyw, LVO03, Vt3, Pwj, Pb,, TO1,
T02] = precalc( ...

Le, Ge, LVO1, PVOL1, Plj, Pgj, Le2, Ge2, LV02, B/ Plj2, Pgj2, We, LV03, Pwj, Pb,
T01, TO2)

pi = 3.14159265359;
%Dimensao vasos

D = 4.98; %diametro HP
C = 14.94; %comprimento HP

D2 = 3.91; %diametro LP
C2 =11.73; %comprimento LP

D3 = 3.657; %diametro TO
C3 = 24.08; %comprimento TO

Vt = 304.26; %Volume do vaso
Vit2 = 147.2; %Volume do vaso
Vt3 = 258.26; %Volume do vaso

%\Vazoes de entrada

Le = Le/3600; %entrada liquido HP m3/h -> m3/s
Ge = Ge/3600/24; % entrada gas HP m3/d -> m3/s
Le2 = Le2/3600; %entrada liquido LP m3/h -> m3/s
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Ge2 = Ge2/3600/24; %entrada gas LP m3/d -> m3/s
We = We/3600; %entrada agua TO m3/d -> m3/s

%Parametros valvulas

Cvl = 400; %Cv_LV01
Cvg = 2500; %Cv_PV01

Cvl2 = 350; %Cv_LV01
Cvg2 = 450; %Cv_PV01

Cvw = 180; %Cv_LV03

%Abertura valvulas

LVO1 = LV01/100;
PV01 = PV01/100;
LV02 = LV02/100;
PV02 = PV02/100;
LVO3 = LV03/100;

%Pressoes

Plj = P1j/100; %Pressao a jusante da LVO1 kPadparg
Pgj = Pgj/100; %Pressao a jusante da PVO1kPdgarg
Plj2 = P1j2/100; %Pressao a jusante da LV02 kPafarg
Pgj2 = Pgj2/100; %Pressao a jusante da PV02 kBduarg
Pwj = Pwj/100; %Pressao a jusante da LV03 kPadarg

Pb = Pb/100; %Pressao na descarga da bomba

%Temperaturas

TO1 = T01+273.15; %Temperatura gas HP
T02 = T02+273.15; % Temperatura gas LP
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% Equacdes Diferenciais

function [ dhdt, dPdt, dh2dt, dP2dt, dh3dt ] = datives( ...

h, P, h2, P2, h3, LVO1, PVO1, Le, Ge, Plj, R§02, PV02, Le2, Ge2, Plj2, Pgj2,
We, LVO3, Pwj, Pb, TO1, T02)

[D, D2, C, C2, Le, Ge, Le2, Ge2, pi, Cvl, C@yl2, Cvg2, LVO1, PV01, Vi, Plj, Pgj,
LV02, PV02, Vi2, Plj2, Pgj2, D3, C3, We, Cvw, LV03t3, Pwj, Pb, TO1, T02] =
precalc( ...

Le, Ge, LVO1, PVOL1, Plj, Pgj, Le2, Ge2, LV02, %/ Plj2, Pgj2, We, LV03, Pwj, Pb,
TO1, TO2);

%Nivel HP

if P > Plj

dhdt = (Le-(0.00024*LVO1*CvI*(((P+1e-5*875*9.81)-
PIj)/0.875)0.5))/((2*C*((D-h)*h)*0.5)+(0.645*h*(DR))):

elseif P <= P|j
dhdt = Le/((2*C*((D-h)*h)"0.5)+(0.645*n*(D-h)));
end

%Pressao HP

if (P > Plj) & (P > Pgj)

dPdt = (Vt- (C*D"2/4*(pi/2-((D2*h)/D)+1/6*(D-2*h)/D)"3+
3/40*((D-2*h)/D)~5)-(2*((D-h)*p*0.5/D)*((D -2 *h) /D)) +0.215 *
hA2*(3/2*D-h)) " (1) * ((Le + Ge) - (00024 * LVO1 * Cvl * ((P+1e-
5*875*9.81*h) - Plj) / 0.875) A 0.5) + (0.625 * PXYG* Cvg * (P+1.01325) * (1 - ((P -
Pgj) / (P+1.01325)) / (3*0.7*0.28125)) * (P - Pgj(P+1.01325)) / (0.97 * TO1 *
23.27)) 7 0.5))) * (P+1.01325);

elseif (P <= Plj) & (P > Pgj)

dPdt = ((Vt- (C*D"~2/4*(pi/2-((D2*h)/D)+1/6*(D-2*h)/D)"3+
3/40*((D-2*h)/D)~5)-(2*((D-h)*p*0.5/D)*((D -2 *h)/D))+0.215 *
h~2*(3/2*D-h))) " (-1)* (Le + Ge) - ((625 * PVO1 * Cvg * (P+1.01325) * (1 -
(P - Pgj) / (P+1.01325)) / (3 * 0.7 * 0.28125)J(tP - Pgj) / (P+1.01325)) / (0.97 * TO1
*23.27)) A 0.5))) * (P+1.01325);

elseif (P <= Plj) & (P <= Pgj)
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dPdt = (Vt-(C*D"2/4*(pi/2-((D2*h)/D)+1/6*((D-2*h)/D)"3+
3/40*((D-2*h)/D)~A5)-(2*((D-h)*H*0.5/D)*((D-2*h)/D))+0.215 *
hA2%(3/2*D-h) " (-1) * (Le + Ge)) *R+1.01325);

elseif (P > Plj) & (P <= Pgj)

dPdt = ((Vt-(C*D"2/4* (pi/2-((D2*h)/D)+1/6*((D-2*h)/D)"3+
3/40*((D-2*h)/D)~5)-(2*((D-h)*H*0.5/D)* ((D-2*h)/D))+0.215 *
hA2*(3/2*D-h)))* (-1) * ((Le + Ge) - ((00024 * LVO1 * Cvl * ((P+1e-
5+874.1*9.81*h) - Plj) / 0.876)  0.5))) * (P+1.023);

end

%Nivel LP

if (Pb > Plj2) & (Pb > Pwj)

dh2dt = (Le2-((0.00024*LV02*CvI2*((Pb-Plj2)/0.2%0.5) + We)) /((2*C2*((D2-
h2)*h2)70.5)+(0.645*h2*(D2-h2)));

elseif (Pb <= Plj2) & (Pb > Pwj)
dh2dt = (Le2-(We)) /((2*C2*((D2-h2)*h2)"0.5)+@45*h2*(D2-h2)));
elseif (Pb > Plj2) & (Pb <= Pwj)

dh2dt = (Le2-((0.00024*LVO02*CvI2*((Pb-Plj2)/0.2%°0.5))) /((2*C2*((D2-
h2)*h2)10.5)+(0.645*h2*(D2-h2)));

elseif (Pb <= PIj2) & (Pb <= Pwj)
dh2dt = (Le2) /((2*C2*((D2-h2)*h2)"0.5)+(0.6462*(D2-h2)));
end

%Pressao LP

if P2 > Pgj2

dP2dt = (Vt2 - (C2*D272/4* (pi/2-@R-2*h2)/D2)+1/6* ((D2-2*
h2) /D2) A3 +3/40* (D2 -2*h2)/D2) A 5)2 * (D2 - h2) * h2) » 0.5 / D2) *
(D2 -2*h2)/D2)) +0.215*h2 A 2 * (3/ 2 *D- h2)))) » (-1) * (Le2 + Ge2) -
((0.00024 * LVO2 * CvI2 * ((Pb - Plj2) / 0.842) AB + We) + (0.625 * PV02 * Cvg2 *
(P2+1.01325) * (1 - ((P2 - Pgj2) / (P2+1.01325)340.7*0.804)) * (P2 - Pgj2) /
(P2+1.01325)) / (0.98 * TO2 * 38.99)) ~ 0.5))) *AP1.01325);

elseif P2 <= Pgj2

dP2dt = ((Vt2 - (C2*D2~2/4* (pi/2-@R-2*h2)/D2)+1/6* ((D2-2*
h2) /D2) A3 +3/40* (D2 -2*h2)/D2) A 5)2 * (D2 - h2) * h2) » 0.5 / D2) *
(D2 -2*h2)/D2)) +0.215*h2 A 2 * (3/ 2 *D- h2)))) » (-1) * (Le2 + Ge2) -
((0.00024 * LVO2 * CvI2 * ((Pb - Plj2) / 0.842) AB) + (We))) * (P2+1.01325);

end
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%Nivel TO

if Pb > Pwj

dh3dt = (We - (0.00024*LVO3*Cvw*(((Pb+1e-5*977:®1*h3)-
Pwj)/0.978)10.5))*((2*C3*((D3-h3)*n3)"0.5)+(0.6453+(D3-h3))A(-1);

elseif Pb <= Pwj
dh3dt = We / ((2*C3*((D3-h3)*h3)"0.5)+(0.645*h@3-h3)));
end

% Saidas
function [ LITO1, PITO1, LITO2, PITO2, LITO3 ] = dputs( ...

h, P, h2, P2, h3, LVO1, PVO1, Le, Ge, Plj, R§02, PV02, Le2, Ge2, Plj2, Pgj2,
We, LVO3, Pwj, Pb, TO1, T02)

[D, D2, C, C2, Le, Ge, Le2, Ge2, pi, Cvl, C@yl2, Cvg2, LVO1, PV01, Vi, Plj, Pgj,
LV02, PV02, Vi2, Plj2, Pgj2, D3, C3, We, Cvw, LV03t3, Pwj, Pb,, TO01, T02] =
precalc( ...

Le, Ge, LVO1, PVO1, Plj, Pgj, Le2, Ge2, LV02, B Plj2, Pgj2, We, LV03, Pwj, Pb,
TO1, TO2);

LITO1 = h;

PITO1 = (P*100);
LITO2 = h2;

PITO2 = (P2*100);
LITO3 = h3;

% Configuracdes

function [ unit ] = timeunit

% Definicdo da unidade de tempo do modelo:
% 1 - segundos, 2 - minutos, 3 - horas

unit=1;

function [ Min, Bias, Max | = Le
Min = 0;
Bias = 371,

93



Max = 1000;

function [ Min, Bias, Max | = LVO1
Min = 0;
Bias = 40.07;
Max = 100;

function [ Min, Bias, Max | = PV01
Min = 0;
Bias = 68.33;
Max = 100;

function [ Min, Bias, Max | = Ge
Min = 0;
Bias = 2.06e6;
Max = 5000000;

function [ Min, Bias, Max] =h
Min = 0;
Bias = 2.612;
Max = 4.98;

function [ Min, Bias, Max ] = LITO1
Min = 0;
Bias = 2.612;
Max = 4.98;

function [ Min, Bias, Max ] =P
Min = 0;
Bias = 8.405;
Max = 15.00;

function [ Min, Bias, Max | = PITO1
Min = 0;
Bias = 840.5;



Max = 1500;

function [ Min, Bias, Max | = P]j
Min = 0;
Bias = 56.87;
Max = 150;

function [ Min, Bias, Max ] = Pgj
Min = 0;
Bias = 800;
Max = 1500;

function [ Min, Bias, Max ] = Le2
Min = 0;
Bias = 398.8;
Max = 1000;

function [ Min, Bias, Max | = LV02
Min = 0;
Bias = 44.18;
Max = 100;

function [ Min, Bias, Max ] = PV02
Min = 0;
Bias = 45.4;
Max = 100;

function [ Min, Bias, Max | = Ge2
Min = 0;
Bias = 4.755e4;
Max = 200000;

function [ Min, Bias, Max | = h2
Min = 0;
Bias = 1.382;



Max = 3.91;

function [ Min, Bias, Max | = LIT02
Min = 0;
Bias = 1.382;
Max = 3.91;

function [ Min, Bias, Max | = P2
Min = 0;
Bias = 0.4943;
Max = 1.5;

function [ Min, Bias, Max | = PIT02
Min = 0;
Bias = 49.43;
Max = 150;

function [ Min, Bias, Max | = PIj2
Min = 0;
Bias = 10;
Max = 150;

function [ Min, Bias, Max ] = Pgj2
Min = 0;
Bias = 30;
Max = 150;

function [ Min, Bias, Max | = We
Min = 0;
Bias = 117.7;
Max = 1000;

function [ Min, Bias, Max | = LV03
Min = 0;
Bias = 39.87;



Max = 100;

function [ Min, Bias, Max | = h3
Min = 0;
Bias = 0.7547;
Max = 3.6;

function [ Min, Bias, Max ] = LITO3
Min = 0;
Bias = 0.7547,;
Max = 3.6576;

function [ Min, Bias, Max | = Pb
Min = 0;
Bias = 375.7;
Max = 550;

function [ Min, Bias, Max ] = Pwj
Min = 0;
Bias = 30;
Max = 350;

function [ Min, Bias, Max | = TO1
Min = 0;
Bias = 70;
Max = 150;

function [ Min, Bias, Max | = T02
Min = 0;
Bias = 70;
Max = 150;



8. ANEXO Il (MODELO LINEAR)

Semelhante ao ANEXO I, o modelo esta divido emrgusgcdes. A diferenca neste
modelo concentra-se nas linearizacdes das equdedEsoamento atraves das valvulas
de liquido e gas.
function [ D, D2, C, C2, Le, Ge, Le2, Ge2, pi, QBlg, CvI2, Cvg2, LVO1, PV01, Vi,

Plj, Pgj, LV02, PV02, Vt2, Plj2, Pgj2, D3, C3, Weyw, LVO03, Vt3, Pwj, Pb, TO1,
T02, Pssl1, Pss2, fgl, fg2, dgl, dg2, fl1, di1, #fjrecalc( ...

Le, Ge, LVO1, PVO1, Plj, Pgj, Le2, Ge2, LV02, PV®#2j2, Pgj2, We, LV03, Pwj, Pb,
TO1, TO2, Pssl, Pss2)

pi = 3.14159265359;
%Dimensao vasos

D = 4.98; %diametro HP
C = 14.94; %comprimento HP

D2 = 3.91; %diametro LP
C2 =11.73; %comprimento LP

D3 = 3.657; %diametro TO
C3 = 24.08; %comprimento TO

Vt = 304.26; %Volume do vaso
Vt2 = 147.2; %Volume do vaso
Vi3 = 258.26; %Volume do vaso

%\Vazoes de entrada

Le = Le/3600; %entrada liquido HP m3/h -> m3/s
Ge = Ge/3600/24; % entrada gas HP m3/d -> m3/s
Le2 = Le2/3600; %entrada liquido LP m3/h -> m3/s
Ge2 = Ge2/3600/24; %entrada gas LP m3/d -> m3/s
We = We/3600; %entrada agua TO m3/d -> m3/s
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%Parametros valvulas

Cvl = 400; %Cv_LV01
Cvg = 2500; %Cv_PV01

Cvl2 = 350; %Cv_LV01
Cvg2 = 450; %Cv_PVO01

Cvw = 180; %Cv_LV03

%Abertura valvulas

LVO1 = LV01/100;
PV01 = PV01/100;
LV02 = LV02/100;
PV02 = PV02/100;
LVO3 = LV03/100;

%Pressoes

Plj = PIj/100; %Pressao a jusante da LVO1 kPadparg
Pgj = Pgj/100; %Pressao a jusante da PVO1kPdgarg
Plj2 = P1j2/100; %Pressao a jusante da LV02 kPafarg
Pgj2 = Pgj2/100; %Pressao a jusante da PV02 kBduarg
Pwj = Pwj/100; %Pressao a jusante da LV03 kPadarg

Pss1 = Pss1/100;
Pss2 = Pss2/100;

Pb = Pb/100; %Pressao na descarga da bomba

% Temperaturas

TO1 =TO1+273.15; % Temperatura gas HP
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T02 = T02+273.15; % Temperatura gas LP

%Linearizacao PV0O1

fgl = (0.625 * PVO1 * Cvg * (Pss1+1.01325) *{{(Pss1 - Pgj) / (Pss1+1.01325)) /
(3+0.7%0.28125)) * (((PssL1 - Pgj) / (Pss1+1.01325).97 * TO1 * 23.27)) ~ 0.5);

dgl = (-0.02083*Cvg*PVO1*((Pss1-Pgj)/
((Pss1+1.01325)*23.27*T01*0.97))"0.5)*(20*(Pss1+13@5)"2+5*(Pgj+1.01325)"2-
25*(Pss1+1.01325)*(Pgj+1.01325)-
60*0.7+0.28125*(Pss1+1.01325)"2+45%0.7+0.28125*(P5$.01325)*(Pgj+1.01325)))/
(0.7*0.28125*(Pss1-Pgj));

%Linearizacao PV02

fg2 = (0.625 * PV02 * Cvg2 * (Pss2+1.01325) *{I(Pss? - Pgj2) / (Pss2+1.01325))
/ (3*0.7+0.804)) * (((Pss2 - Pgj2) / (Pss2+1.013250.98 * TO1 * 38.99)) A 0.5);

dg2 = (-0.02083*Cvg2*PV02*(((Pss2-Pgj2)/
((Pss2+1.01325)*38.99*T02*0.98))0.5)*(20*(Pss2+113@5)"2+5*(Pgj2+1.01325)2-
25*(Pss2+1.01325)*(Pgj2+1.01325)-
60*0.7+0.804*(Pss2+1.01325)"2+45*0. 7%0.804*(PssDHB25)*(Pgj2+1.01325)))/(0.
7*0.804*(Pss2-Pgj2));

%Linearizacao LVO1

fll = KI1 * 0.00024 * LVO1 * Cvl * (Pss1 - Pljj 0.875) » 0.5;
dI1 = (0.0004*CvI*LVO1*(9*Pss1-6*Plj)*((Pss1-PI0.875)"0.5)/(Pss1-Plj);

%Vazao de liquido saida LP

fl2 = We + 0.00024 * LVO2 * CvI2 * ((Pb - Plj2)0.842) * 0.5;

function [ dhdt, dPdt, dh2dt, dP2dt, dh3dt ] = datives( ...

h, P, h2, P2, h3, LVO1, PVO1, Le, Ge, Plj, RYj02, PV02, Le2, Ge2, Plj2, Pgj2,
We, LVO3, Pwj, Pb, TO1, T02, Pss1, Pss2)

[D, D2, C, C2, Le, Ge, Le2, Ge2, pi, Cvl, C@yl2, Cvg2, LVO1, PVO1, Vt, Plj, Pgj,
LV02, PV02, Vt2, Plj2, Pgj2, D3, C3, We, Cvw, LV0Ogi3, Pwj, Pb,  TO01, T02,
Pssl, Pss2, fgl, fg2, dgl, dg2, fl1, dI1, fl2] eqalc( ...
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Le, Ge, LVO1, PVOL1, Plj, Pgj, Le2, Ge2, LV02, B/ Plj2, Pgj2, We, LV03, Pwj, Pb,
TO1, TO2, Pss1, Pss2);

%Nivel HP

if P > Pl

dhdt = (Le-(0.00024*LVO1*CvI*((P-Plj)/0.875)*0)B(C*D);
elseif P <= PJj

dhdt = Le/(C*D);

end

%Pressao HP

if (P> Plj) & (P > Pgj)

dPdt = ((Vt- (C*D *h))) ~(-1) * (((Le + G&) (P+1.01325)) - ((fl1 + dI1*(P-Pssl))
+ (fgl + dgl * (P - Pssl))));

elseif (P <= Plj) & (P > Pgj)

dPdt = (Vt- (C* D * h))) A (-1) * (((Le + Ge) (P+1.01325)) - ((fgl + dgl * (P -
Pss1))));

elseif (P <= Plj) & (P <= Pq))
dPdt = ((Vt- (C*D *h))) " (-1) * (Le + Ge)) (P+1.01325);
elseif (P > Plj) & (P <= Pgj)

dPdt = ((Vt - (C* D * h))) ~ (-1) * (((Le + Ge) (P+1.01325)) - ((fI1 + dI1*(P-
Pss1))));

end

%Nivel LP

if (Pb > Plj2) & (Pb > Pwj)

dh2dt = (Le2-((0.00024*LV02*CvI2*((Pb-PIj2)/0.240.5) + We)) /(C2*D2);
elseif (Pb <= PIj2) & (Pb > Pwj))

dh2dt = (Le2-(We)) /(C2*D2);

elseif (Pb > PIj2) & (Pb <= Pwj)

dh2dt = (Le2-((0.00024*LV02*CvI2*((Pb-PIj2)/0.240.5))) /(C2*D2);
elseif (Pb <= PIj2) & (Pb <= Pwj)

dh2dt = (Le2) /(C2*D2);
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end

%Pressao LP

if P2 > Pgj2

dP2dt = (Vt2 - (C2*D2*h2)) ~ (-1) * ((Le2 + Ge2)(P2+1.01325) - (fl2 *
(P2+1.01325) + fg2 + dg2 * (P2 - 0.5)));

elseif P2 <= Pgj2

dP2dt = (V2 - (C2*D2*h2)) ~ (-1) * (Le2 + G§2 (P2+1.01325) - (fl2 * (P2 +
1.01325)));

end

%Nivel TO

if Pb > Pwj

dh3dt = (We - (0.00024*LV03*Cvw*((Pb-Pwj)/0.978).5)) / (C3*D3);
elseif Pb <= Pwj

dh3dt = We / (C3*D3);

end

function [ LITO1, PITO1, LITO2, PITO2, LITO3 ] = dputs( ...

h, P, h2, P2, h3, LVO1, PVO1, Le, Ge, Plj, RYj02, PV02, Le2, Ge2, Plj2, Pgj2,
We, LVO3, Pwj, Pb, TO1, T02, Pss1, Pss2)

[D, D2, C, C2, Le, Ge, Le2, Ge2, pi, Cvl, Cayl2, Cvg2, LVO1, PV01, Vt, PIj, Pgj,
LV02, PV02, Vt2, Plj2, Pgj2, D3, C3, We, Cvw, LV02t3, Pwj, Pb,  TO01, T02,
Pssl, Pss2, fgl, fg2, dgl, dg2, fl1, dI1, fl2] eqalc( ...

Le, Ge, LVO1, PVO1, Plj, Pgj, Le2, Ge2, LV02, B/ Plj2, Pgj2, We, LVO03, Pwij, Pb,
TO1, TO2, Pssl, Pss2);

LITOL = h;

PITO1 = (P*100);
LITO2 = h2;
PITO2 = (P2*100);
LITO3 = h3;
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function [ unit ] = timeunit
% Definicdo da unidade de tempo do modelo:
% 1 - segundos, 2 - minutos, 3 - horas

unit = 1,

function [ Min, Bias, Max | = Le
Min = 0;
Bias = 367.6;
Max = 1000;

function [ Min, Bias, Max | = LVO1
Min = 0;
Bias = 36.30;
Max = 100;

function [ Min, Bias, Max | = PV01
Min = 0;
Bias = 61.06;
Max = 100;

function [ Min, Bias, Max | = Ge
Min = 0;
Bias = 2.014e6;
Max = 5000000;

function [ Min, Bias, Max] =h
Min = 0;
Bias = 2.6;
Max = 4.98;

function [ Min, Bias, Max ] = LITO1
Min = 0;
Bias = 2.6;
Max = 4.98;
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function [ Min, Bias, Max] =P
Min = 0;
Bias = 8.5;
Max = 15.00;

function [ Min, Bias, Max | = PITO1
Min = 0;
Bias = 850;
Max = 1500;

function [ Min, Bias, Max | = P]j
Min = 0;
Bias = 57.41;
Max = 150;

function [ Min, Bias, Max ] = Pgj
Min = 0;
Bias = 800;
Max = 1500;

function [ Min, Bias, Max ] = Pssl
Min = 0;
Bias = 850;
Max = 1500;

function [ Min, Bias, Max | = Pss2
Min = 0;
Bias = 50;
Max = 100;

function [ Min, Bias, Max ] = Le2
Min = 0;
Bias = 362.9;
Max = 1000;
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function [ Min, Bias, Max | = LV02

Min = 0O;
Bias = 40.39;
Max = 100;

function [ Min, Bias, Max | = PV02

Min = 0;
Bias = 42.04;
Max = 100;

function [ Min, Bias, Max | = Ge2

Min = 0O;
Bias = 4.352e4;
Max = 200000;

function [ Min, Bias, Max | = h2

Min = 0;
Bias = 1.378;
Max = 3.91;

function [ Min, Bias, Max ] = LIT02

Min = 0O;
Bias = 1.378;
Max = 3.91;

function [ Min, Bias, Max | = P2

Min = 0;
Bias = 0.5;
Max = 1.5;

function [ Min, Bias, Max | = PIT02

Min = 0O;
Bias = 50;
Max = 150;
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function [ Min, Bias, Max | = PIj2

Min = 0O;
Bias = 10;
Max = 150;

function [ Min, Bias, Max | = Pgj2

Min = 0;
Bias = 30;
Max = 150;

function [ Min, Bias, Max | = We

Min = 0O;
Bias = 107.5;
Max = 1000;

function [ Min, Bias, Max | = LV03

Min = 0;
Bias = 36.42;
Max = 100;

function [ Min, Bias, Max | = h3

Min = 0O;
Bias = 0.75;
Max = 3.6;

function [ Min, Bias, Max ] = LITO3

Min = 0;
Bias = 0.75;
Max = 3.6576;

function [ Min, Bias, Max | = Pb

Min = 0O;
Bias = 376.7;
Max = 550;

function [ Min, Bias, Max ] = Pwj
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Min = 0;
Bias = 30;
Max = 350;

function [ Min, Bias, Max ] = TO1
Min = 0;
Bias = 70;
Max = 150;

function [ Min, Bias, Max | = T02
Min = 0;
Bias = 70;
Max = 150;
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