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Resumo

Neste trabalho é apresentado o desenvolvimento de um modelo dindmico para um sistema
tubulagao-separador sob regime de fluxo com golfadas. O modelo possui 5 (cinco) equagoes
diferenciais ordinarias nao-lineares, sendo obtido através do acoplamento entre o modelo
dinamico simplificado de Storkaas para uma tubulacao em condicoes de golfadas, e o
modelo de um separador cilindrico horizontal bifésico.

Estratégias de controle com realimentacao sao consideradas atualmente uma solugao
promissora para manipular a golfada. Neste contexto, o novo modelo constitui um ambi-
ente adequado para aplicacao, através de simulacoes, de diferentes estratégias de controle
com realimentacao no problema da golfada em industrias de petroleo. O modelo proposto
possibilita que tais estratégias sejam aplicadas nas valvulas de saida de liquido e gas dos
separadores de produgao (ou seja, estudo das conseqiiéncias da golfada), bem como na
valvula no topo da tubulacao ascendente, ou ainda em mais de uma valvula, simultane-
amente, considerando o sistema de forma integrada (ou seja, investigacao das causas da
golfada).

Neste trabalho também sao estudadas as propriedades e aplicacoes de um controlador
nao-linear denominado controlador de erro-quadratico. Assim, é apresentado, através de
teoremas, o desenvolvimento do calculo de limites para o ganho nao-linear deste contro-
lador, fundamentado na teoria da estabilidade de Lyapunov. Em seguida, ¢ examinado o
efeito do uso do controlador de erro-quadratico nas estratégias de controle de nivel fixo e
de niveis variantes dentro de certos limites (controle por bandas) em um tanque sob gol-
fadas. Nesse estudo, foi utilizado o modelo do sistema tubulagao-separador desenvolvido.
A partir da analise dos resultados das simulacoes realizadas, verificou-se que o modelo
proposto representou de forma coerente o regime de fluxo com golfadas, podendo ser apli-
cado no estudo da reducao dos efeitos das golfadas no tanque. Também foi verificado que
a utilizagao do controlador de erro-quadratico juntamente com a estratégia de controle
por bandas resultou em uma reducao das oscilagoes do fluxo de saida quando comparado

com o uso de um controlador proporcional-integral.
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Abstract

This work presents the development of a dynamic model for a pipeline-separator system
under slug flow. The model has 5 (five) nonlinear ordinary differential equations, and has
been obtained by coupling both the simplified dynamic model of Storkaas for a system
pipeline, in conditions of slug flow, and a model for a bi-phase horizontal cylindrical
separator.

Currently, feedback control strategies are considered as a promising solution to handle
the slug flow. In this context, the new model is an appropriate environment for simulated
application of different feedback control strategies to the problem of the slug in oil in-
dustries. The model proposed allows for applying such strategies to the oil or gas output
valve separator (that is, to study of the effects of the slug) as well as to the top riser valve,
or yet to more than valve simultaneously, in the integrated system in other words (that
is, to investigate the slug causes).

Also this work studies the properties and applications of the nonlinear controller de-
nominated error-squared controller. Based on the Lyapunov stability theory, theorems
for computation of the limits of the controller nonlinear gain are presented. Next, the
effects of using the error-squared controller with either the conventional level control or
the band control strategies are compared as applied to a separator under slug flow. In
these studies the dynamic model for a pipeline-separator was used. Analysis of simula-
tion results shows that the model proposed is consistent in representing the flow regime
with slug and that it can be satisfactorily applied to investigate the effects caused by the
slug in the separator output flow. Also, it was verified that the use of the error-squared
controller together with the band control strategy resulted in reduction of oscillations in

the output flow, when compared to the use of PI controller.
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Lista de Simbolos e Abreviaturas

7/ = Valvula no topo da tubulacao,

z = Abertura da valvula Z, (0 — 100%),

Va,; = Valvula de liquido no separador,

z;, = Abertura da valvula Vay, (0 — 100%),

Va, = Valvula de gas no separador,

zg = Abertura da valvula Vas, (0 — 100%),

M1 (t) = Massa de gés na se¢ao de alimentacdo do encanamento, (kg),
M, (t) = Massa de liquido no ponto-baixo da tubulacao, (kg),

Mo (t) = Massa de gés no topo da tubulacao, (kg),

My s(t) = Massa de liquido no separador, (kg),

Mgs(t) = Massa de gas no separador, (kg),

Vg1 = Volume de gés na secio de alimentagao do encanamento, (m?),
Vga(t) = Volume de gés no topo da tubulagao, (m?),

Vgs(t) = Volume de gés no separador, (m?3),

Vis(t) = Volume de liquido no separador, (m?),
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Vs = Volume do separador, (m?)

mrin — Fluxo méassico de liquido que entra na segao de alimentagao da tubulagao,

(kg/s),
mr.out(t) = Fluxo massico de liquido que sai da tubulagao através da valvula Z, (kg/s),
mrsin(t) € o fluxo massico de liquido que entra no separador, (kg/s).
mrs.out(t) — Fluxo massico de liquido que sai do separador, (kg/s),
me.in = Fluxo maéssico de gas que entra na secao de alimentacao da tubulacao, (kg/s),
me.out(t) — Fluxo massico de gas que sai da tubulacao através da valvula Z, (kg/s),

ma1(t) = Fluxo massico de gas interno na tubulac¢ao, do volume de gas Vi1 para o

volume de gas Vo, (kg/s),
mes,in(t) = Fluxo massico de gas que entra no separador, (kg/s),
meas.out(t) = Fluxo méassico de gas que sai do separador, (kg/s),
Mmiz,out(t) = Fluxo méssico da mistura que sai através da valvula Z, (kg/s),
My out(t) = Vazao volumétrica média de operagao, (m?/s),
MW¢ = Peso molecular do gas, (kg/k),
arr(t) = Fracao de liquido na valvula Z,
o p(t) = Fracao de liquido na valvula Z sem entrada de gas,
ar(t) = Fracao média de liquido na tubulacao ascendente,

af'(t) = Fragao de liquido na valvula Z,
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Ah(t) = Variacdo da altura da tubulacdo ascendente, (m),
AP(t) = Variagdo da pressao na tubulagao, (N/m?),

AP,(t) = Variagao da pressao de atrito do gas, (N/m?),

APy (t) = Variagao de pressio na véalvula Vay, (N/m?),

A = Area da secio transversal da tubulacdo, (m?),

p(t) = Densidade média da mistura na tubulagao ascendente, (kg/m3),
pc1(t) = Densidade do gas no volume 1, (kg/m?),

pc(t) = Densidade do gas no separador, (kg/m?),

pr(t) = Densidade na valvula Z, (kg/m?),

pr, — Densidade de liquido, (kg/m3),

vg1(t) = Velocidade do gas no ponto-baixo da tubulacao, (m/s),
A(t) — Area da secdo transversal do separador, (m?),

DP = Variagao de pressao na valvula Z, (N/m?),

g — Gravidade, (9,81 m/s?),

hy = Nivel de liquido no declive do encanamento, (m),

Ah(t) — Variagao da altura na tubulacao ascendente, (m),

H, = Nivel de liquido critico na tubulagao ascendente, (m),

Hy = Altura da tubulagao ascendente, (m),

Hj; = Diametro da tubulagao ascendente, (m),



H4 = Comprimento do separador, (m),

K, = Parametro de ajuste do modelo na equacgao da valvula Z

Ky = Parametro de ajuste do modelo na equacao da velocidade do géas na tubulagao,
K3 = Parametro de ajuste do modelo na equagao de carregamento,

K4 = Parametro de ajuste do modelo na equacao da valvula Vaq,

K5 = Parametro de ajuste do modelo na equacao da valvula Vas,

¢ = Parametro de ajuste do modelo na equacao de carregamento,

L, = Comprimento do encanamento horizontal, (m),

L3 = Comprimento da se¢ao horizontal no topo da tubulacao ascendente, (m),
n = Nuamero de moles do gés, (kmol),

N(t) = Nivel de liquido dentro do separador, (m),

Py(t) = Pressao do gés na segao de alimentacao do encanamento, (N/m?),
P,y(t) = Pressao na base da tubulagao ascendente (N/m?),

Py(t) = Pressao do gas no topo da tubulagdo ascendente a montante da valvula Z,
(N/m?),

Py = Pressao apos a valvula Z no topo da tubulacao ascendente no modelo dinamico
simplificado de Storkaas, (N/m?),

Pori(t) = Pressdao a montante da valvula Va; (N/m?),

Pors = Pressdo a jusante da valvula Va; (N/m?),

xi



Pg(t) = Pressao do gas dentro do separador (N/m?),
Pgy — Pressao a jusante da valvula Vay (N/m?),

R = Constante universal dos gases ideais, (J/Kkmol),
r — Raio da tubulagao, (m),

rs = Raio do separador, (m),

T = Temperatura, (K),

k, = Ganho proporcional,

k. = Ganho do controlador,

kr = Ganho linear,

knr — Ganho nao-linear,

k1 = Ganho proporcional linear,

kor, = Ganho proporcional linear,

konr = Ganho nao-linear,

y-(t) = Setpoint,

SP = Setpoint,

S — Sistema formado pelo controlador e pelo processo,
S7 = Sistema formado pelas acoes de controle,

S, — Sistema formado pelo processo,

S3 = Composicao do sistema S; com o sistema So,
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y(t) = Saida do processo,

u(t) = Sinal de controle,

u'(t) — Sinal de controle,

e(t) = Erro de rastreamento,

z.(t) = Vetor dos estados das ac¢oes de controle,
A, = Matriz dos estados das acoes de controle,
B, = Matriz de entrada das agoes de controle,
C. = Matriz de saida das acoes de controle,

D. = Matriz de transmissao direta das acoes de controle,
T; = Tempo integral,

T, — Tempo derivativo.

I = Constante de tempo do filtro que serve para tornar o controle realizavel e atenuar

o ruido no termo derivativo,

z,(t) = Vetor de estados, (n x 1),

A, = Matriz de estrada do processo, (n),

B, — Vetor de entrada do processo, (n x 1),

C, = Vetor de saida do processo, (1 x n),

2(t) = Vetor de estados, (R"™),

A, B, C' = Matrizes de dimensoes apropriadas,
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AFp = Perturbacao,

Lpnae = Nivel maximo,

Rangeny = Range de nivel,

Tr = Tempo de residéncia de liquido no vaso, (s).

Au(t) = Agao de controle,

Ae(t) = Variagao do erro,

T, = Periodo de amostragem do controlador,

N, (z) = Nivel em porcentagem, (%),

n = Nivel real, (m),

x = Ponto de equilibrio,

u — Entrada de equilibrio,

to = Tempo inicial,

0, = Desvio de estado,

0, = Desvio de entrada,

Aj; = Matriz de estado do modelo linearizado,

B, = Matriz de entrada do modelo linearizado,

LIMIT = Limite do nivel de liquido no separador,

C'F = Controlador de Fluxo,
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CP = Controlador de Pressao,

C'L — Controlador de Nivel,

EDP's = Equagoes Diferenciais Parciais,

IEA = Integral do Erro Absoluto (Integral Absolute Error),

IEQ = Integral do Erro Quadréatico (Integral Squared Error),

IPF = Instituto Francés de Petroleo (French Petroleum Institute),
LQG = Gaussiano Quadratico Linear (Linear Quadratic Gaussian),
MDF — Modelo Drift-Flux,

MTF = Modelo Two-Fluid,

MFEH = Modelo de Equilibrio Homogéneo,

MISO = Miiltiplas Entradas e Unica Saida (Multiple Input Single Output),
SISO — Unica Entrada e Unica Saida (Single Input Single Qutput),
PeTra = Transporte de Petroleo (Petroleum Transportation),

P — Proporcional,

I = Integral,

D — Derivativo,

PI = Proporcional Integral,

PID = Proporcional Integral Derivativo,

PLAC = PipeLine Analysis Code,
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ProFES = Produced Fluids Engineering Software,

OLGA = Simulador Multifasico Comercial,

IFE = Instituto para Tecnologias Energéticas (Institute for Energy Technology),

SINTEF = Fundacao para Investigacao Cientifica e Industrial (Foundation for Sci-

entific and Industrial Research),

STAITOL = Companhia de Petroleo da Noruega (Norwegian Petroleum Company),

TACITE = Simulation of Transient Conditions in Pipeline Networks,

TF — Transmissor de Fluxo,

TP = Transmissor de Pressao,

V' = Variavel Controlada,

V' M = Variavel Manipulada,

BD — Banda de Nivel.
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Capitulo 1

Apresentacao da Tese

1.1 Introducao

Em indtstrias petroliferas os pocos que contém as reservas de petréleo’ no fundo do
mar estao conectados as plataformas de producao na superficie através de tubulacoes que
medem varios quilometros de comprimento com diferentes diametros e estao sujeitas a
taxas de fluxos na sua entrada bastante variadas [1]. O fluxo multifasico transportado
nessas tubulagoes é formado por uma mistura composta de gas, 6leo, agua e impurezas
podendo assumir diferentes tipos de padrdes de escoamento [2-7| dentre eles o regime de
fluxo com golfadas.

A golfada é considerada uma das mais preocupantes instabilidades em industrias
de producdo de petroleo [8-14|. Este tipo de escoamento caracteriza-se por fluxo se-
vero [12,15] e irregular, com ondas de liquido e gas através da secdo transversal da
linha de fluxo, ocasionando oscilagoes de pressao e vazao na tubulacdao e nos equipa-
mentos do processo tais como: separadores, compressores, bombas de exportagao, entre
outros [8,11,15-17|. E um fenéomeno ciclico formado por um bloco de liquido (dgua-+o6leo)
transportado na golfada [11], intercalado com um volume de gas. E importante destacar
que a propagacao da golfada gera diversos problemas indesejados na producao de petro-
leo, por exemplo, vibragoes na tubulacao, desgaste e corrosao dos equipamentos, parada
de producao por nivel alto de liquido e inundagao nos separadores, entre outros. Um, ou
todos esses problemas ocasionam, reducao na capacidade de producao e perdas economi-
cas significativas. Portanto, neste contexto, manipular a golfada, ou mesmo evita-la na

tubulagao torna-se uma necessidade na industria de producao de petroleo.

1O petroleo é um recurso natural formado pela combinacdo de hidrocarbonetos com pequenas quan-
tidades de nitrogénio, oxigénio, e composto de enxofre, é uma substincia oleosa, inflamavel, geralmente
menos densa que a agua. Atualmente é a principal fonte de energia mundial e serve como base para
a fabricacao dos mais variados produtos dentre os quais destacam-se: benzinas, 6leo diesel, gasolina,

alcatrao, polimeros pléasticos e até mesmo medicamentos.

13
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Ha diferentes estratégias para manipular ou evitar a golfada nas tubulagoes, bem como
nas unidades de separacao. As primeiras solugoes propostas baseavam-se em estratégias
de mudancas de projeto na tubulagdo [18-23] e mudangas nas condi¢oes operacionais
do sistema [24-31], que abrangem desde a instalacdo de equipamentos adicionais como
coletores de golfadas (ou seja, separadores de menor dimensao anterior ao separador prin-
cipal), risers (i.e., tubulagao ascendente), e valvulas na tubulagdo; até a injecao de gas
no ponto-baixo do sistema e fechamento da valvula no topo da tubulacao ascendente.
Embora, muitas vezes, estas solugoes tenham atenuado a golfada e seus efeitos, tais estra-
tégias apresentam algumas limitagoes como: altos custos com instalacao e manutencao de
equipamentos, aumento na variacao da pressao total do sistema, e reducao na capacidade
de produgao de petroleo [12].

Nos ultimos anos uma solucao promissora para minimizar o problema da golfada,
proposta por pesquisadores, tem sido utilizar estratégias de controle com realimentagao |8
10,13,32—-41]. Salienta-se que este procedimento é eficiente e econémico, pois utiliza-se um
numero reduzido de equipamentos na plataforma e na tubulagao, h4 um menor desgaste
dos equipamentos que compoem 0 processo, bem como menor custo com instalacao e
manutencao, e consequentemente ocorre um aumento na producao de petroleo.

Uma alternativa a aplicacao de estratégias de controle consiste em fazer uso de um
modelo matematico que descreva adequadamente o processo sob golfadas. Na literatura é
encontrado um ntmero reduzido de trabalhos com essa abordagem, pois além da comple-
xidade de tais modelos [8] sdo necessarios dados de um processo real para sua aplicagao,
porém na maioria das vezes um conjunto completo desses dados nao sao divulgados pelas
industrias petroliferas. Outras alternativas encontradas em trabalhos correlatos [8,42,43|
propoem estratégias de controle aplicadas em malhas experimentais, entretanto para sua
construcao e dimensionamento sao necessarios dados de um processo real, disponibilidade
de espaco e recursos. Destaca-se, que uma alternativa utilizada por industrias petroliferas
consiste em utilizar simuladores comerciais que descrevem de forma adequada [8,13, 14|
0 processo real, porém apresentam altos custos para sua obtencdo (No Apéndice B é
realizada uma descricao dos principais simuladores comerciais utilizados na industria de
petroleo).

A partir do estudo dos trabalhos que abordam estratégias de controle aplicadas em
um processo em condigoes de golfadas, através da utilizacao de um modelo matemético,
é possivel dividi-los em dois tipos. H4, primeiro, aqueles que abordam estratégias de
controle que sao aplicadas na valvula no topo da tubulacao apresentando a sua modelagem
sob regime de fluxo com golfadas [8,9, 11, 44|, porém nao mencionam a dindmica do
separador; pois, nesse caso, o objetivo é estabilizar o fluxo na tubulacao, ou seja, evitar o

escoamento com golfadas. Ha, em segundo, aqueles que propoem estratégias de controle
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que atuam nas valvulas do separador [39,41, 45|, nesse caso, o objetivo ¢ manipular os
efeitos da golfada no vaso, de modo que nao ocorram nivel alto ou baixo de liquido,
que ocasionam parada de emergéncia na producao; e vazoes oscilatorias para os demais
equipamentos, gerando perturbagoes no processo. Entretanto, nestes trabalhos o modelo
do vaso nao é apresentado e a dinamica da golfada é descrita por uma fun¢ao senoidal.

Neste trabalho é apresentado um modelo matematico para um sistema tubulagao-
separador sob regime de fluxo com golfadas através do acoplamento de duas situagoes:
um modelo de uma tubulacao sob golfadas, e um modelo de um separador cilindrico
horizontal bifasico. O modelo obtido, formado por um sistema de 5 (cinco) equagodes
diferenciais ordinarias nao-lineares, possui 5 (cinco) variaveis de estado, consistindo em
um ambiente adequado para teste, através de simulacoes, de diferentes estratégias de
controle que atuam nas consequéncias da golfada, ou seja, nas valvulas das unidades de
separagao, nas suas causas, isto ¢, nas valvulas no topo do encanamento e, por fim, ainda
existe a perspectiva da aplicacao de estratégias de controle que atuam no sistema de forma
integrada, ou seja, tanto nas valvulas dos vasos de separacao, quanto na valvula do topo
da tubulacao.

Também sao estudadas as propriedades e aplicacoes de um controlador nao-linear de-
nominado controlador de erro-quadratico [46-48|. Tal controlador é indicado para ser
utilizado no controle do nivel de liquido em tanques, pois quando ocorre um pequeno des-
vio (erro) da variavel controlada em relacao ao setpoint resulta em um pequena mudanga
na acao de controle (i.e., na abertura da valvula) e, consequentemente o fluxo de saida de
liquido fica quase sem alteracao. Por outro lado, quando ha um desvio maior da variavel
controlada em relagao ao setpoint resulta em uma agao de controle mais eficaz, devido a
lei de erro-quadratica prevenindo que nivel de liquido do tanque alcance valores altos.

O controlador de erro-quadratico possui um ganho composto por uma parte linear, adi-
cionada de outra parte nao-linear, sendo que a ultima é multiplicada pelo valor absoluto
do erro de rastreamento do processo. Considerando que o ganho nao-linear deste controla-
dor ndo pode ser ajustado por técnicas convencionais |47, e que apos revisao bibliografica
nao foi encontrado um método de sintonia fundamentado em calculos mateméticos, en-
tao neste trabalho ¢ proposta uma sintonia para o ganho nao-linear do controlador de
erro-quadratico utilizando dois procedimentos, fundamentados na teoria da estabilidade
de Lyapunov? [49]. (1) O primeiro limite ¢ obtido com base nos Teoremas de estabilidade
de Lyapunov [49], (2) o segundo limite é obtido calculando-se um limite para um ganho
linear, entao tal procedimento é generalizado para o caso nao-linear.

Como parte das estratégias de controle que podem ser utilizadas para evitar ou mi-

2 Aleksandr Mikhailovich Lyapunov foi um matematico russo que elaborou a Teoria da Estabilidade

que leva o seu nome [49].
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nimizar a golfada e seus efeitos na industria de producao de petroleo deseja-se usar o
controlador de erro-quadratico no controle do nivel de liquido nos separadores de pro-
ducgao, em comparacao com outras estratégias de controle encontradas na literatura: o
primeiro, o controlador convencional [50|, pois este controlador é utilizado na maioria das
malhas de controle industriais [50,51[; e os outros dois, controladores de erro-quadratico
da literatura [47,52|, sugeridos para ser utilizado no controle de nivel de liquido em

tanques.

1.2 Motivacao

Nas ultimas trés décadas a descoberta e exploracdo de reservas de petroleo offshore?
tem crescido significativamente. Em decorréncia da evolugao tecnologica em exploragao,
perfuracao, producao e transporte o descobrimento de novos pocos de produgao em aguas
profundas (1800 m) [12] e ultra-profundas (6000 m) [53], distantes da costa, em regides
ainda nao exploradas, tém sido uma realidade. Para tornar estas dreas produtivas existe
a necessidade de linhas de fluxo dentro do oceano com quilometros de comprimento que
estao sujeitas a formagao de golfadas cada vez mais severas.

O transporte do petroleo bruto (i.e., o 6leo na sua forma natural) dos pogos de pro-
ducao até as plataformas na superficie e unidades de processamento e refinamento deve
ocorrer de forma segura, de modo que nao acontecam instabilidades que possam ocasi-
onar problemas na producao e consequentemente prejuizos econdmicos. O escoamento
com golfadas causa diferentes danos nesse tipo de processo que abrange desde problemas
como vibracoes na tubulacao, até inundacao nos separadores por nivel alto de liquido,
com parada de emergéncia na plataforma provocando redugao na capacidade de produ-
¢ao e perdas econdmicas significativas. Por exemplo, segundo Campos et al. [41] quando
ocorre uma parada em uma plataforma de producgao de petroleo ela demora em torno de
30 minutos para voltar a operar, o que significa deixar de produzir em torno de 1.875
barris, ou seja, perder em torno de US$ 112.500, 00.

A principal motivagao deste trabalho esta em contribuir com estudos visando a reducao
de custos, o aumento e a aceleracao da producao de petroleo a partir do desenvolvimento
de um modelo matemaético que possibilita, através de simulagoes, a aplicacao de diferentes
estratégias de controle no problema da golfada em sistemas tubulagao-separador. Em
especial, a aplicagao e comparacao do controlador de erro-quadratico, proposto nesta tese,

com as estratégias tradicionais de controle de nivel em separadores citadas na literatura.

3Em alto mar.
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1.3 Objetivos

O primeiro objetivo desta tese é a obtencao de um modelo matematico que descreva
um sistema tubulagao-separador sob regime de fluxo com golfadas. Este novo modelo é
resultado do acoplamento entre um modelo matematico que representa uma tubulacao
sujeita ao regime de fluxo com golfadas, e o modelo de um separador cilindrico horizon-
tal, responséavel pela separagao bifasica (liquido-gas). Assim, pode-se aplicar diferentes
estratégias de controle nas consequéncias da golfada, ou seja, nas valvulas de saida de
liquido e gas do separador, ou em suas causas, na valvula no topo da tubulacao para
estabilizar o fluxo de modo que a golfada nao ocorra no processo. Por fim, as aplica¢oes
de estratégias de controle podem ser realizadas de forma integrada, isto é, em mais de
uma valvula simultaneamente.

Um outro objetivo deste trabalho é desenvolver uma proposta de sintonia para o
ganho nao-linear do controlador de erro-quadratico [46-48], fundamentada na teoria da
estabilidade de Lyapunov.

Por fim, deseja-se utilizar o controlador de erro-quadratico desenvolvido na reducao de
parte dos efeitos causados pelo fendmeno da golfada em separadores de producao, através

da utilizacao do modelo proposto para um sistema tubulagao-separador sob golfadas.

1.4 Contribuicoes

Nesta tese sao introduzidas contribuicoes para: a aplicagao de estratégias de controle
no problema da golfada na producao de petroleo, e para a utilizacao do controlador de
erro-quadratico na realizagao de controle de nivel em tanques de separacgao, na industria.

Estas contribuicoes sao apresentadas a seguir.

1. Utiliza¢do de um modelo matematico [54] para um separador cilindrico horizontal
bifasico, formulado a partir das equacoes de conservacao de massa de um vaso
com actimulo de liquido e gas apresentado em Thomas [55], e cujas hipoteses de

modelagem satisfazem as condigoes requeridas.

2. Utilizagao de um modelo matematico 56| que descreve a dinamica da golfada em um
sistema tubulagao-separador, desenvolvido através do acoplamento entre um modelo
matematico que representa a dinamica da golfada na tubulagao [8-10], denominado
modelo dinamico simplificado de Storkaas, e um modelo matematico para o sepa-
rador cilindrico horizontal bifasico [54]. Esta integracdo ocorre por uma relacao de
pressao, de modo que seja obtido um modelo mateméatico dinamico do processo de
forma integrada, que compoem um cenario de testes para simulacao de diferentes

estratégias de controle para o problema da golfada, na industria de petroéleo.
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3. Anaélise da sensibilidade do modelo acoplado.

4. Estudo das propriedades e aplicacoes de um controlador nao-linear denominado
controlador de erro-quadréatico no problema da golfada em industrias de petro-
leo [57-60].

5. Método de sintonia para o ganho nao-linear do controlador de erro-quadratico fun-

damentado na teoria da estabilidade de Lyapunov [57-60].

6. Estudo da aplicagao do controlador nao-linear de erro-quadratico, através de simu-
lacoes, no problema da golfada considerando o controle de nivel convencional nos
separadores de produgao e comparagao do seu desempenho com 3 (trés) controla-

dores da literatura.

7. Aplicacao do controlador nao-linear de erro-quadratico, através de simulacoes, em
parte do problema da golfada considerando a metodologia da estratégia de Con-
trole por Bandas desenvolvida por Nunes |61,62] para minimizagio das vazoes de

exportagao do vaso (i.e., vazoes de saida).

Durante o desenvolvimento desta tese, resultados parciais obtidos referentes ao mo-
delo desenvolvido e aos limites propostos para o ganho nao-linear do controlador de erro-
quadratico ja foram publicados em conferéncias e peridédicos, nacionais e internacionais.
Uma relacao completa dos trabalhos publicados e aceitos para publicacao pode ser con-

sultada no Apéndice A.

1.5 Estrutura do Documento

Este trabalho esta dividido em quatro partes: inicialmente é realizada uma revisao bibli-
ografica do problema da golfada - Capitulo 2; em um segundo momento é apresentado
o desenvolvimento de um modelo matematico para um sistema tubulacao-separador sob
regime de fluxo com golfadas através do acoplamento de duas situacoes - Capitulos 3, 4,
e H; na terceira parte é apresentado o desenvolvimento de limites para o ganho nao-linear
do controlador de erro-quadratico fundamentado na teoria da estabilidade de Lyapunov -
Capitulo 6; por fim, é realizada a aplicacao do controlador de erro-quadratico proposto,
através de simulacoes, no controle de nivel convencional e por bandas em separadores de
producao sob fluxo com golfadas - Capitulo 7.

A seguir é realizada um descricao detalhada de cada capitulo:

e No Capitulo 2 é apresentada uma revisao bibliografica sobre o problema da golfada
na industria de producao de petroleo. Primeiramente, a golfada é definida e ca-

racterizada; em seguida, ¢ dada énfase a golfada que acontece no ponto-baixo da
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tubulagao. Entao, sao descritas as consequéncias que esse tipo de escoamento acar-
reta em todo o processo de producao de petroleo. Em um segundo momento sao
apresentadas as principais estratégias para minimizar ou evitar o regime de fluxo
com golfadas tanto na tubulacao, quanto nos separadores de producao que incluem
mudancas de projeto na tubulacao; mudancas nas condicoes operacionais do sis-
tema e estratégias de controle com realimentacao. Esta ultima estratégia pode ser
aplicada nas causas da golfada (i.e., na valvula no topo da tubulagdo ascendente),
ou em suas consequéncias (i.e., na valvula de saida de liquido dos tanques de sepa-
racdo). Por fim, discute-se a necessidade da obtengdo de um modelo mateméatico
que representa a dinamica do sistema tubulacao-separador de modo que possam ser

aplicadas também novas estratégias de controle no sistema de forma integrada.

e No Capitulo 3 é apresentado o modelo dinamico simplificado de Storkaas [8-10],
que ¢ escolhido para representar o regime de fluxo com golfadas na tubulagao, e sao
mostrados os resultados obtidos considerando trés cenarios de simulagio (i.e., sem

golfada, com golfada, e com golfada severa).

e No Capitulo 4 é apresentado um modelo matemético para um separador cilindrico
horizontal bifasico formulado a partir das equacoes de conservacao de massa de
um vaso com acumulacao de liquido e gas [55]. Em seguida, sdo apresentados os
resultados das simulacoes com os mesmos cenarios do Capitulo 3, ou seja, a golfada

no separador, considerando, porém, que os modelos ainda nao estao integrados.

e No Capitulo 5 é apresentada a integragao entre o modelo dinamico simplificado de
Storkaas e o modelo obtido para o separador cilindrico horizontal bifasico. Este
acoplamento ocorre através de uma relagao de pressao, ou seja, a pressao do gas
dentro do vaso passa a ser considerada a pressao apo6s a valvula no topo da tubulagao,
assim obtendo um modelo que descreve a dinamica da golfada no sistema tubulacao-
separador de forma integrada. Em seguida, sao apresentados os resultados das
simulagoes do modelo integrado, considerando os mesmos cendrios de simulagoes
dos Capitulos 3 e 4 e finalizando este capitulo é realizada a analise da sensibilidade

do modelo.

e No Capitulo 6 é apresentado um estudo das propriedades e aplicacoes do contro-
lador de erro-quadratico. Sao desenvolvidos limites para o ganho nao-linear deste
controlador baseado na teoria da estabilidade de Lyapunov. Estes limites sao ob-
tidos através da realizacao de dois procedimentos, o primeiro limite para o ganho
nao-linear é alcancado com base nos Teoremas da estabilidade desenvolvidos por

Lyapunov. O segundo limite é obtido calculando-se um limite para um ganho li-
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near, tal procedimento sendo generalizado para o caso nao-linear. Por fim, sao
realizadas simulagoes em que os controladores de erro-quadratico sintonizados con-
forme os ganhos nao-lineares desenvolvidos nesse trabalho, sao comparados entre
si e com outros controladores encontrados na literatura: um controlador convenci-
onal [50] e um controlador de erro-quadratico [47]. A comparagdo ocorre através
de medidas de desempenho, sendo utilizadas: a Integral do Erro Absoluto (IEA), a
Integral do Erro Quadratico (IEQ) e o pico do valor do sinal do erro [63].

e No Capitulo 7 primeiramente é realizada a aplicagao, através de simulacgoes, dos
controladores de erro-quadratico desenvolvidos neste trabalho, no controle de nivel
de liquido convencional em separadores de producao utilizando o modelo matema-
tico para uma tubulacao-separador sob golfadas apresentado no Capitulo 5. Para
que o ganho nao-linear dos controladores de erro-quadratico sejam calculados é ne-
cessario linearizar a equagao do separador, pois a teoria desenvolvida no Capitulo
6 é fundamentada em um modelo linear para representar o processo, nesse caso
é utilizada a Linearizacao Jacobiana. Sao realizadas simulagoes comparando os
controladores apresentados no Capitulo 6 com trés algoritmos de controle encontra-
dos na literatura: um controlador PI convencional [50], e dois controladores PI de
erro-quadratico [47,52|. Os algoritmos de controle sdo primeiramente aplicados no
modelo do tanque linearizado e, em seguida, no modelo nao-linear desenvolvido no
Capitulo 5, considerando a estratégia de controle de nivel convencional. Ja que a es-
tratégia de controle por bandas de Nunes [61,62] apresentou resultados positivos na
reducao de oscilagoes na vazao de saida de liquido do vaso, sao, entao, examinados
os efeitos da aplicacao do controlador de erro-quadratico na estratégia de controle

por bandas, para comparacao com o uso de um controlador PI convencional.

e Finalmente, no Capitulo 8, sao apresentas as conclusoes e os trabalhos futuros su-

geridos no tema desta tese.



Capitulo 2

O Problema da Golfada em Sistemas de

Producao de Petroleo

2.1 Introducao

Regimes de fluxo multifasico ocorrem freqiientemente na natureza e em muitos processos
industriais, tais como: plantas quimicas, reatores nucleares, e tubulagoes em industrias
de producao de petroleo. A distribuicao das fases depende das condicoes operacionais
do sistema: velocidade das fases, densidade dos fluidos, e angulo nas tubulagoes. As
diferentes configuracoes que o fluxo pode assumir sao chamadas de regimes ou padroes de
fluxo [2-7], que incluem fluxo estratificado, anular, bolha, névoa, angular e golfada, entre
outros.

Em sistemas de producao de petroleo um fluxo multifasico é transportado, através de
linhas de fluxo, dos pocos no fundo do oceano até a plataforma de producao na superficie.
Nestas tubulagoes ocorre o transporte de uma mistura composta de agua, gas e 6leo sujeita
a formar, devido as caracteristicas do escoamento, o regime de fluxo com golfadas. Este
fenomeno caracteriza-se por fluxo severo e irregular com oscilagoes de pressao e vazao nos
equipamentos do processo, tais como: reservatorios, separadores, compressores, bombas
de exportacao, entre outros. Por conseguinte, causando um impacto negativo no sistema
de producao de petroleo.

Portanto, novas estratégias que possibilitam evitar ou minimizar a golfada na tubula-
¢ao, bem como nas unidades de separacao passam a ter uma significativa importancia. Na
literatura, tais estratégias podem ser classificadas em trés categorias principais: mudancas
de projeto, mudancas nas condi¢oes operacionais do sistema, e estratégias de controle com
realimentacao. Essa tltima destaca-se como uma solucao promissora para o tratamento
do problema da golfada por aumentar a capacidade de producao com reduzido custo de

implementacao, especialmente quando comparada com as demais.

21
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Este capitulo estd organizado como indicado a seguir. Na Secao 2.2 o regime de
fluxo com golfada é definido e caracterizado, e sao apresentados alguns tipos de golfada
na tubulagao, bem como suas causas. Em seguida, ¢ dada énfase a golfada na tubu-
lacao ascendente e suas consequéncias no processo de producao de petréleo. Na Secao
2.3 sao relatadas as principais estratégias para evitar ou minimizar a golfada no sistema
tubulagao-separador, incluindo: mudancas de projeto, mudancas nas condigoes operacio-

nais do sistema e por fim, estratégias de controle com realimentacao.

2.2 O Regime de Fluxo com Golfadas

A golfada ¢ uma das instabilidades mais preocupantes na producao de petroleo. Ela
se forma dentro das tubulacoes que unem os pocos no fundo do mar as plataformas de
producao na superficie, e se caracteriza por fluxo severo e irregular com oscilacoes de
pressao na tubulacao, e vazoes abruptas em todo o processo de producao. O problema
se agrava com a frequente descoberta de novos campos de petroleo em aguas profundas
e distantes da costa. Tais campos exigem linhas de fluxo com muitos quilémetros de
comprimento que estao sujeitas a formacao de golfadas ainda mais severas.

A golfada pode ocorrer de diferentes formas, ritmos e escalas, e muitos fatores influ-
enciam na sua intensidade, tais como: as pressoes na tubulacao; as taxas de producao de
gas e liquido (4gua+oleo) proveniente dos po¢os; a velocidade, a viscosidade e a densidade
dos fluidos; a topografia da linha de fluxo; e a forca da gravidade que atua como acao

contraria ao deslocamento dos fluidos na tubulacao ascendente. [11,16,64].
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Figura 2.1: Esquema da tubulacao acoplada a um separador.

Na Figura 2.1 é apresentado o esquema da tubulac¢do do tipo "L" [8] que representa
a linha de fluxo que une os pocos de producao a plataforma na superficie acoplada a um

separador. A tubulacgao é dividida nas seguintes partes:

e Encanamento: tubulacao horizontal juntamente com o declive.
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e Secao de alimentagao: entrada da tubulacao.
e Tubulacao ascendente: tubulacao vertical.

e Ponto-baixo: juncao da porcao final do encanamento com a parte inicial da tubu-

lacao ascendente.

A jusante da tubulacdo, ha um vaso cilindrico geralmente horizontal denominado se-
parador, frequentemente acoplado a tubulagao por meio de uma valvula. O separador
possui a fungao de realizar a separacao entre o gas, o 6leo e a agua.

Em Storkaas |8] as golfadas que ocorrem em diferentes partes da tubulagio sdo clas-

sificadas em quatro tipos:

e Golfadas Hidrodinamicas: ocorrem na secdo horizontal do encanamento (ver
Figura 2.2), desenvolvem-se quando ondas de liquido fecham a se¢ao transversal da

tubulacao e sao usualmente curtas, aparecendo frequentemente.

Figura 2.2: Tlustragao da golfada hidrodinamica.

e Golfadas no Riser: ocorrem quando a tubulacao ascendente esta cheia de liquido
(ver Figura 2.3 (a)) e a pressao do géas na tubulacao horizontal torna-se maior que o
peso deste liquido, que é langado para fora do sistema. Na Figura 2.3 (b) é ilustrado

o regime de fluxo sem golfada dentro da tubulacao.

=l — —>

—>% _}%\
(a) (b)

Figura 2.3: (a) Ilustracao da formagao da golfada. (b) Ilustracao do regime de fluxo sem golfada.

e Golfadas Transientes: sao causadas pelo aumento das taxas de fluxo dos fluidos
na saida da tubulacao para os instrumentos a jusante e ocorrem em resposta as
mudancas nas condicoes operacionais do sistema. Por exemplo, abrindo a vélvula
Z no topo da tubulacao h4 uma diminuicao da pressao na mesma, acumulacao de

liquido no ponto baixo e, consequentemente, ocorréncia da golfada (ver Figura 2.4).
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Figura 2.4: Tlustracdo da golfada transiente.

e Golfadas em Terrenos: desenvolvem-se onde a tubulagao cruza o fundo do oceano

em terrenos acidentados com altos e baixos topograficos (ver Figura 2.5).

W

Figura 2.5: Ilustracdo da golfada em terrenos.

Neste trabalho sera dada énfase a golfada na tubulagao ascendente [8-10,12, 65-67]
que contém uma grande quantidade de liquido [11| e que combinada ou iniciada com a
golfada em terrenos |13, 14,21, 65,68|, ¢ uma das instabilidades mais preocupantes na
producao de petroleo, causando diferentes prejuizos em todo o processo, sendo o principal
¢ de ordem economica, em decorréncia da reducao na capacidade de producao e perdas

econdmicas significativas.

2.2.1 A Golfada na Tubulacao Ascendente

Nesta Subsecao ¢ apresentado o comportamento ciclico da golfada na tubulacao ascen-

dente, que é dividido em quatro fases [8-12| descritas a seguir:

1. Formacgao: a golfada inicia-se com baixa pressao e velocidade dos fluidos na secao
de alimentacao. Em um determinado momento, o liquido bloqueia o fluxo de gas
no ponto-baixo e, por conseguinte, inicia-se a formacao de uma golfada de liquido

continua na tubulacao ascendente, conforme a Figura 2.6.

2. Producao: enquanto a quantidade de liquido na tubulacao ascendente aumenta
mais rapidamente que a variacao da pressao entre o topo e a secao de alimentacao,

a golfada continua preenchendo a tubulacao, como pode ser visto na Figura 2.7.
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ke

! - Formacdo

Figura 2.6: Tlustracao da formacao da golfada.

2 - Producio

Figura 2.7: ITlustragao da produgao da golfada.

3. Explosao: quando a pressao do gas na secao de alimentacao torna-se maior que
o peso da coluna de liquido na tubulacao ascendente ocorre a golfada, ou seja,
a quantidade de liquido é lancada para fora da tubulacao e para dentro de um

separador, conforme a Figura 2.8.

3 - Explosda
Figura 2.8: Ilustracao da explosao da golfada.
4. Retorno: a pressao na segao de alimentacao diminui, e o liquido comecga a se

acumular no ponto-baixo, novamente reiniciando o ciclo, conforme a Figura 2.9.

A golfada gera consequéncias indesejadas em todo o processo de producao de petroleo.
Durante a sua ocorréncia, devido as variacoes de pressoes e vazoes dos fluidos na tubula-

¢ao, o desempenho do processo pode ser comprometido. Além do mais, por ser um regime
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4 - Retarno

Figura 2.9: Tlustracao do retorno da golfada.

de fluxo ciclico, alterna periodos com nenhuma producgao de liquido, seguido de periodos
de grande producgao de liquido dentro do separador, o que causa redugao na capacidade
de producao. Também causa vibracao na tubulacao, pode afetar a eficiéncia da separacao
e os trens de compressao, gerar uma parada de emergéncia na plataforma em decorréncia
do alto nivel de liquido nos separadores, e até, causar inundacao, quando é muito severa.
Ocasiona desgaste, corrosao e danos nos equipamentos do processo ao mesmo tempo que
reduz seu tempo de uso e aumenta os custos com manutencao. A variacao do fluxo de
gas pode resultar em variacao de pressao nos separadores e arraste de liquido para os
compressores. Mesmo golfadas de menor intensidade podem ser problematicas, pois com
uma alimentagao irregular pode ocorrer uma mé separagao dos componentes da mistura.

Por estes motivos, sao necessarias estratégias que evitem a golfada na tubulagao ou
minimizem a mesma nas unidades de separacao de modo que seus efeitos nao se propaguem
para os equipamentos do processo. Consequentemente, ¢ possivel melhorar a regularidade
e o desempenho do processo, aumentar a confiabilidade operacional da planta e, o mais
importante, acelerar e aumentar a producao de petroleo. A seguir, na Secao 2.3 sao
descritas diferentes estratégias para minimizar ou evitar a golfada em sistemas tubulagao-

separador.

2.3 Estratégias para Minimizar ou Evitar a Golfada

Ha diferentes estratégias para minimizar ou evitar a golfada em sistemas tubulacao-
separador: (1) mudangas de projeto (que consiste em acrescentar instrumentos externos
a tubulagao de modo que a golfada seja manipulada); (2) mudangas nas condi¢oes ope-
racionais do sistema (que consiste em alterar as variaveis do processo através do uso de
procedimentos como inje¢ao de gas (gas-lift) e fechamento da valvula no topo da tubula-
¢ao ascendente (choking) de forma que as condi¢oes de ocorréncia do regime de fluxo com
golfada sejam alteradas); e, por fim, (3) estratégias de controle com realimentagao (que

consiste em aplicar estratégias de controle que atuam, ou nas consequéncias da golfada



Capitulo 2. O Problema da Golfada em Sistemas de Producgao de Petréleo 27

para que seus efeitos sejam minimizados nos tanques de separacao, ou em suas causas

para que a golfada seja evitada nos equipamentos do processo na produgao de petroleo).

2.3.1 Mudangas de Projeto

A estratégia de mudanca de projeto baseia-se em usar equipamentos adicionais na tu-
bulagao. Esses equipamentos sao: separadores de menor dimensao chamados coletores
de golfadas |6,18,19,69| que podem ser instalados na frente do separador principal com
o objetivo de manipular a golfada antes que esta alcance as unidades de separacao e
processamento; riser adicional [20-22] que sao tubulagoes ascendentes instaladas na tu-
bulacao principal de modo que os fluidos sejam enviados em linhas de fluxo distintas para
a plataforma; introducao de um encanamento de menor diametro dentro da tubulacao, ou
também adi¢ao de uma valvula na tubulagao [23,24,70] que ocasionam uma redu¢ao na
area da secao transversal aumentando a pressao dos fluidos, consequentemente ampliando
a sua velocidade e prevenindo a formagcao da golfada.

Em Haandrikman |18| é relatada a introdugao de um pequeno vaso fechado pressuri-
zado anterior ao primeiro estagio de separacao que tem a funcao de manipular a golfada
antes do separador principal. Em Kaasa [20] é proposta a adigdo de um segundo riser
a tubulacao cuja funcao é conectar o encanamento horizontal a plataforma de produ-
¢ao. Tal equipamento é colocado em um ponto da tubulagao de modo que todo o gas
seja desviado para ele; nessa nova configuracao, a tubulacao original transporta apenas li-
quido. Em Almeida e Gongalves |23] é proposta a adi¢ao de uma valvula venturi no ponto
baixo da tubulacao que diminui o seu diametro, aumentando a velocidade dos fluidos e,
consequentemente, acelerando o deslocamento dos mesmos no processo.

Embora estratégias de mudancas de projeto manipulem e reduzam os efeitos da golfada
no sistema tubulacao-separador, elas apresentam algumas limitagoes: altos custos devido
a instala¢do e manutencgao de novos equipamentos 18,19, 71|; redugdo na capacidade de
produgdo, pois no caso da adicdo de uma nova tubulagdo ao sistema [20] é necessaria
uma pressao contraria ao escoamento maior para evitar grandes volumes de liquido no
separador; no caso da adigao de uma valvula venturi [23|, por ser uma solugao intrusiva, é
necessario uma selecao adequada do diametro dessa valvula sendo que a mesma também
reduz a capacidade da linha de fluxo. Além disso, estratégias de mudanca de projeto nao
sao solugoes oOtimas [8,11] podendo ser sensiveis a alteracoes nas taxas de produgao de

liquido e gas e a variacoes de pressao na linha de fluxo.
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2.3.2 Mudancgas nas Condicoes Operacionais do Sistema
Injecao de Gas (Gas-Lift)

A estratégia de injecao de géas [24-30, 35, 70, 72| consiste em usar compressores e en-
canamento extra para injetar gas na tubulagdo (e.g., no ponto-baixo) com o objetivo
de aumentar a sua velocidade e por conseguinte enviar o liquido tubulacao acima. Em
Pots [28], a partir de experimentos, é verificado que o ciclo da golfada nao é tao severo
quando a quantidade de gas injetada no ponto-baixo da tubulagao corresponde a 50% do
valor da vazao de gas que entra no encanamento, que a golfada nao é eliminada quando
a quantidade de gés injetada é igual a 300% desse valor. Em Tuaitel et al. [12] é realizado
um estudo tedrico e experimental sobre essa estratégia, e foi observado que com a injecao
de gas houve uma reducao no comprimento da golfada, um aumento no seu tempo de
ciclo, e uma reducao na pressao do sistema e na quantidade de liquido na tubulacao.
Embora a injecao de gés reduza a golfada na tubulacao é observado que os custos ope-
racionais com essa estratégia sao significativos [25,26,31]. Para transportar e injetar gas
no ponto-baixo da tubulacao, ou até a secao de alimentacao do encanamento é necessario
o uso de compressores e tubulacao adicional, considerando-se que, muitas vezes, o ponto

onde o gas deve ser injetado encontra-se a alguns quilometros de profundidade.

e
e
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Figura 2.10: Tustragdo da estratégia de eliminagao de golfadas proposta por Tengesdal.

Em Tengesdal [31] é investigada uma nova estratégia para manipular a golfada nas
tubulagoes em aguas profundas, onde o comprimento da linha de fluxo é maior do que em
aguas superficiais e o sistema de producao de petroleo esta sujeito a formacao de golfadas
mais severas para uma ampla extensao de taxas de fluxo e topografias no fundo do mar.
O principio desta estratégia consiste em transferir o gas do encanamento horizontal para

um ponto acima da base da tubulacao ascendente através de encanamentos com diametro



Capitulo 2. O Problema da Golfada em Sistemas de Producgao de Petréleo 29

inferior, como pode ser observado na Figura 2.10. O processo de transferéncia reduz
ambos, a quantidade de liquido na tubulagao e a pressao no encanamento. Essa estratégia
pode, também, ser chamada de injecao de gas, porém nenhum gas adicional é utilizado
no sistema, representando um avanco a nivel de custos em relacao aos métodos de injecao

de gés tradicionais.

Fechamento da Valvula no Topo da Tubulagao Ascendente (Choking)

A estratégia de fechar a valvula no topo da tubulagao ascendente, conhecida como cho-
king (i.e., "obstruir", "asfixiar") [24-26, 66, 72|, é considerada uma solugao tradicional
para prevenir a ocorréncia da golfada em industrias petroliferas [11]. Com o fechamento
da valvula observa-se uma maior quantidade de liquido retornando ao ponto-baixo da
tubulacao. Como resultado, h4 uma maior quantidade de gas na secao de alimentacao,
acarretando um aumento de pressao. Em decorréncia disso, ha uma menor quantidade
de gas no topo da tubulacao ascendente ocasionando uma diminui¢ao da pressao; como
consequéncia ha aumento da pressao resultante no sistema e da velocidade dos fluidos na
tubulacao, evitando-se, assim, a acumulacao de liquido no ponto-baixo. Por outro lado,
uma restricao ao uso desta estratégia esta na redugao da capacidade de producao devido
a necessidade, em alguns casos, de um grau de fechamento significativo da valvula.

Em Jansen |73] é investigado separadamente o fechamento da valvula no topo da tu-
bulacao ascendente, e a injecao de gas; em seguida, é realizada uma combinagao dessas
duas estratégias. Através da analise experimental é observado que é necessario um fecha-
mento cuidadoso da valvula, e injecao de uma grande quantidade de gas no sistema para
estabilizar o fluxo [17]. Por conseguinte, foram alcangados resultados melhores quando
essas duas estratégias foram utilizadas em conjunto, pois é possivel reduzir ambos, o grau
de fechamento da valvula, e a quantidade de gas injetada no sistema para estabilizar o
fluxo.

Na literatura, podem ser encontradas outras estratégias para manipular a golfada em
sistemas tubulagao-separador, porém seus principios sao semelhantes as citadas anteri-
ormente [74]. Mudangas de projeto no sistema geralmente envolvem altos custos com
instalacao e manutencao de equipamentos, e as mudancas nas condicoes operacionais

introduzem pressao extra na tubulacao, reduzindo a capacidade de producao.

2.3.3 Estratégias de Controle com Realimentacao

Resultados recentes [8-11,13,14,32-35,39-41,74| tém mostrado a possibilidade e o grande
potencial em aplicar estratégias de controle com realimentagao em um sistema tubulagao-

separador sujeito ao regime de fluxo com golfadas. O seu uso traz muitas vantagens,
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especialmente quando comparadas com as estratégias apresentadas na se¢ao anterior, pois
utilizam menos equipamentos na plataforma e na tubulacao, ocorre um menor desgaste
e rompimento desses equipamentos, hd um menor custo com instalacao e manutencao,
aumento na recuperacao de o6leo e, principalmente, aumento na producao de petroleo,
ocasionando crescimento na receita [8,9,11,13,37,41|.

Observa-se na literatura que estratégias de controle com realimentagao podem ser
aplicadas em situacoes diferentes na tubulagao-separador, considerando o problema da
golfada. Nas consequéncias deste tipo de fluxo para minimizar o mesmo no vaso (i.e., nas
valvulas de liquido e gas localizadas, na saida, dos separadores de producdo); ou caso a
golfada seja muito severa nas suas causas (i.e., na valvula localizada no topo da tubulagao
ascendente) de modo que a mesma seja estabilizada na tubulagao e, portanto evitada na
producao de petroleo.

Inicialmente, nesta Subsecao, sao abordadas estratégias de controle com realimentagao
que atuam nas causas da golfada; este controle é definido por Storkaas [8] como controle
anti-golfadas. Um dos primeiros trabalhos sobre o assunto foi relatado em Schmidt et
al. [25,26] onde é proposto um ajuste automéatico da posi¢ao da valvula no topo da tu-
bulacao ascendente através de um algoritmo que utiliza como varidvel controlada uma
medida de pressao e uma medida de fluxo no ponto-baixo da tubulacao. Em Hedne e
Linga [33] é usado um controle manual atuando na abertura da valvula (i.e., variavel z)
para evitar a golfada. Verifica-se que o fechamento necessario foi de z = 80%. Neste
trabalho também é apresentado um algoritmo de controle Proporcional Integral (PI) con-
vencional, que utiliza uma medida de pressao no ponto baixo da tubulagao como variavel
controlada. Ambos trabalhos (Schmidt et al. e Hedne e Linga) sao baseados em uma
malha experimental de fluxo, e mostram o potencial das solugoes usando controle para
evitar a golfada em sistemas tubulacao-separador.

Em Hollemberg et al. [19], o objetivo inicial era evitar a golfada controlando o fluxo
méassico da mistura através da operagao da valvula no topo da tubulacao ascendente.
Entretanto, nao foi possivel realizar esta medicao. Uma alternativa encontrada para
resolver o problema foi substituir a valvula por um separador de dimensoes menores, de
modo que a mistura (géas-liquido) seja separada e entao seus componentes medidos. Esta
estrutura com um novo separador acoplado ao sistema foi chamada de S* Sistema de
Supressao de Golfadas. Portanto, através de uma medida precisa da vazao do gas e do
liquido que saem do sistema, foi possivel controlar a taxa de fluxo total da mistura e
a pressao no separador pequeno, assim o sistema pode ser estabilizado. Em Kowvalev et
al. [71] é relatado que o sistema S® foi implementado com sucesso nas plataformas North
Cormorant e Brent Charlie.

Algumas companhias tém desenvolvido solugoes de controle similares que utilizam uma
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pressao na secao de alimentacao do encanamento ou na base da tubulagao ascendente como
variavel controlada em um algoritmo de controle PI convencional. A Shell [19] patenteou
um sistema de controle onde um mini separador com controle de fluxo é usado para a
estabilizagdo do fluxo, a ABB e a Total tém sistemas de controles similares |11, 74].

Em Courbot |34] é proposto um controle de pressao na base da tubulac¢do ascendente,
e um controle manual implementado em uma tubulacao de 16” ! no campo Dunbar na
plataforma Alway. O controle é aplicado na valvula do topo da tubulagdo, o objetivo
¢ manter a pressao em/ou acima do pico de pressdo do ciclo da golfada, prevenindo a
acumulagao de liquido no ponto-baixo. Nesta abordagem é observado um aumento de
pressao consideravel na base da tubulacao e a golfada foi removida de forma satisfatoria
do sistema. Courbot [34] também realizou alguns estudos com o simulador comercial de
fluxo multifasico denominado OLGA, amplamente utilizado por industrias de petroleo |8,
11,13,74-77|, e observou que controlar a pressao, ou o nivel de liquido no separador é
insuficiente para evitar a golfada na tubulacao. Em Henriot et al. [32] sao apresentados
estudos com a mesma tubulagdo utilizada por Courbot [34], a regidao do encanamento
onde a golfada ocorre é reproduzida com a utilizacao do simulador de fluxo multifasico
denominado TACITE [78,79]. Neste trabalho os autores determinaram que a pressao na
base da tubulagao ascendente é uma boa candidata a variavel controlada em uma malha
de controle com realimentacao para estabilizar o fluxo na tubulacao.

Em Havre et al. [13,74] é apresentada uma implementagao industrial de um controlador
anti-golfadas para uma tubulagao com 13 km de comprimento e 12”7 de diametro que une
a plataforma Hod até a plataforma principal Valhall, localizadas no oceano Atlantico
Norte, proximas da costa da Noruega. Em ambas plataformas a profundidade é de 70 m
e a tubulagao responséavel pela conexao entre elas esta sujeita a formacao de golfadas em
terrenos. O comportamento desta tubulagao é descrito de forma satisfatoria através do
simulador de fluxo multifasico OLGA, entao é projetado um controlador anti-golfadas e
seu software possui as seguinte funcionalidades: controle de golfadas, composto de controle
com realimentacao e controle antecipatorio; identificacao da golfada, para deteccao da
mesma e monitoracao do desempenho dos controladores; interface para controlar os trens
de separacao e interface para o operador. Os resultados das simulacoes relataram um
fato interessante, desligando o sistema de controle e mantendo a abertura da valvula na
mesma posicao da implementacao a golfada retorna ao sistema, ou seja, isso mostra que o
sistema de controle estabiliza um ponto de operacao instavel. Um prototipo deste sistema
de controle esta operando em Hod-Valhall desde janeiro de 2000 [13].

Em Godhavn et al. [11] é mostrado que, através de uma estratégia de controle com

realimentacao, é possivel operar com uma producao estavel dentro de uma regiao que é

117 = 1 polegada = 2.54 cm
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instavel com fechamento da valvula em manual. A golfada neste trabalho é reproduzida
pelo simulador de fluxo multifasico OLGA. Inicialmente, é apresentada uma estratégia de
controle em cascata ilustrada na Figura 2.11, que pode operar de quatro modos diferentes
como mostra a Tabela 2.1 e foi implementada no campo de petroleo Heidrun no oceano
Atlantico Norte proximo a costa da Noruega [11]. A instrumentacdo utilizada [11] para
esta implementagao consiste em: Transmissor de Pressao (TP) na se¢ao de alimentagao do
encanamento, Transmissor de Fluxo (TF) no topo da tubulagao ascendente, Controlador
de Pressao (CP), e Controlador de Fluxo (CF).

A primeira estratégia, apresentada na Tabela 2.1, é um controle manual que na mai-
oria das vezes é realizado por um operador. Em seguida, é proposta uma estratégia de
controle através de um algoritmo de controle PI no CF, cujo objetivo é estabilizar o fluxo
volumétrico através da valvula no topo da tubulacao ascendente. Um medidor de fluxo
multifasico fornece a medida de fluxo necessaria para a realizacao deste controle. Contudo,
esta medida, em muitos casos, nao esta disponivel sendo também de dificil obtengao [11],
pois considera-se que os componentes do fluxo gas, 6leo e dgua incluindo impurezas es-
tao misturados nesse momento do processo. Neste experimento, também é observado
um efeito assimétrico, ou seja, um pequeno aumento na abertura da valvula durante o
fluxo estavel resultou em uma certa reducao da pressao no ponto-baixo da tubulagao, um
aumento de pressao similar neste local nao foi observado com a mesma diminuicao da
abertura da valvula.

A proxima estratégia consiste em aplicar um controle de pressao através de um algo-
ritmo de controle PI no CP. A idéia desta estrutura é manter a pressao estavel na secao
de alimentacao da tubulacao. Esta solugao exige um sensor de pressao em comunicacao
online com um sistema de controle na superficie sendo que o controlador deve ser relati-
vamente lento quando a distancia entre a medida de pressao na secao de alimentacgao e a

entrada de controle é longa.

separador

POGos

Figura 2.11: Ilustragao de um malha de controle em cascata da pressao na segao de alimentacao

da tubulacao (malha externa), e do fluxo volumétrico na valvula (malha interna).
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Tabela 2.1: Modos do controlador para um sistema implementado na plataforma Heidrun.
Setpoint | Variavel Controlada (VC) | Variavel Manipulada (VM)

Controle Manual - - Posicao da valvula
Controle de Fluxo Operador Fluxo volumétrico Posigao da valvula
Controle de Pressao | Operador | Pressao na linha de fluxo Posicao da vélvula

Controle em Cascata

controle escravo Principal Fluxo volumétrico Posigao da valvula

controle principal Operador | Pressao na linha de fluxo Fluxo volumétrico

Observa-se até o presente momento que os resultados obtidos a partir de experimentos
em Heidrun |11,14,74,80] e os resultados obtidos através de simulagoes [11,34] mostram
que utilizar uma medida de pressao como variavel controlada na secao de alimentacao do
encanamento, ou na base da tubulacao ascendente pode evitar de forma eficiente a golfada
em tubulagoes. Entretanto, é importante destacar que ha quilometros de linhas de fluxo
no fundo do oceano. Portanto, esta solugao, na pratica, apresenta algumas restri¢oes, pois
exige um sensor de pressao no fundo do oceano em comunicagao online com o sistema
de controle na plataforma; a instalacao e manutencao de sensores de pressao no fundo do
mar sao medidas caras e de dificil manutencao e implementacao.

Por fim, observa-se que na Tabela 2.1 é proposta uma estrutura de controle em cascata,
na qual uma malha de controle externa (lenta) denominada malha de controle principal
mantém a pressao estavel na secao de alimentacao da tubulagao através de um algoritmo de
controle PI no CP. Este controlador fornece o setpoint para uma malha de controle interna
(rapida) denominada malha de controle escrava, que utiliza como varidvel controlada uma
medida de fluxo volumétrico no topo da tubulacao ascendente e atua na valvula através
de um algoritmo de controle PI no CF.

No trabalho de Godhavn et al. [11] também é desenvolvido um modelo matemético
de primeira ordem com linearizacao local valido quando a pressao no ponto baixo da
tubulacao estd proxima do seu setpoint. A modelagem foi realizada como ferramenta
para a sintonia do controlador, ou seja, para encontrar relacoes entre os parametros do
controlador, medidas de estabilidade e desempenho. O modelo desenvolvido nao é baseado
em fluxo multifasico, portanto nao pode ser usado para descrever um sistema em condicoes
de golfadas na tubulagao.

Considerando que as medidas de pressao na secao de alimentagao do encanamento sao
de dificil obtencao Godhavn et al. [11] também propoem uma estrutura de controle em
cascata que utiliza apenas medidas no topo da tubulacao ascendente, que sao consideradas
mais precisas e podem ser coletadas com maior facilidade quando comparadas as medidas

de pressao no ponto-baixo da tubulacao, ou na secao de alimentagao do encanamento. O
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esquema desta estratégia é ilustrado na Figura 2.12 [11]. Observa-se que ha uma malha

de controle interna com uma medida de fluxo atuando através do CF, e uma malha de

controle externa com uma medida de pressao no topo da tubulacao ascendente atuando

através do CP.
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Figura 2.12: Tlustragdo de uma malha de controle em cascata da pressao no topo da tubulacao

ascendente (malha externa), e do fluxo volumétrico através da valvula (malha interna).

Conforme destaca Godhavn et al. [11], o controle anti-golfadas com medidas no topo da
tubulacao ascendente somente deve ser considerado quando a distancia entre a plataforma
na superficie e a linha de fluxo dentro do oceano for muito longa, ou quando nao ha uma
medida de pressao na se¢ao de alimentacao do encanamento disponivel online. Embora as
medidas de pressao na secao de alimentacao do encanamento também nao sejam a melhor
alternativa para a realizacao do controle com realimentacao, as medidas de pressoes e
fluxos no topo da tubulacao ascendente também apresentam algumas restrigoes, tais como:
comportamento de fase ndo minima [11,37,38], que sugere por exemplo um ganho baixo
para um controlador Proporcional Integral Derivativo (PID), e dinamica de zeros instaveis
proximos a polos também instaveis [8-10].

Observa-se, até o presente momento, que a maioria dos trabalhos mencionados que
abordam uma solucao para o problema da golfada e que resultaram em aplicagoes industri-
ais |13,14,74| se baseia, ou na utilizagao de plataformas experimentais [11,25,26,33,34,71],
ou no uso de simuladores de fluxo multifasico comerciais tais como o0 OLGA e o TA-
CITE [13,34,74,78,79]. Em nenhum dos sistemas de controle propostos é realizada a
analise e o projeto de controladores baseado em um modelo matematico que represente a
dindmica da tubulacdo sob regime de fluxo com golfadas [8-10].

Neste contexto, Storkaas et al. |8-10,36-38| realizaram um estudo amplo e compre-
ensivo das caracteristicas de uma tubulacao sujeita a golfadas, inicialmente, através do

uso de dois modelos matemaéaticos dinamicos. Este estudo é baseado na analise da con-
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trolabilidade |63], cuja funcdo é avaliar o tipo e a complexidade do modelo utilizado,
determinar suas propriedades, e decidir quais sao as variaveis do processo que podem ser
usadas como variaveis controladas. Através dos resultados desta anélise foram realizadas
consideragoes relevantes para a aplicagao de estratégias de controle com realimentagao no
sistema tubulacao sob escoamento com golfadas.

Para investigar a anéalise da controlabilidade, Storkaas et al. [8,37] propoem um estudo
de caso realizado no simulador de fluxo multifasico OLGA [8-11,13,74-77|, que é utilizado
para a validagao dos modelos usados e desenvolvidos em seu trabalho [8-10,36,37|. Cabe
destacar, que dados de uma plataforma experimental também sao utilizados para a mesma,
finalidade.

Para a realizacao da analise da controlabilidade [8,37] de uma tubulacao em condigoes
de golfadas Storkaas primeiramente utiliza um modelo two-fluid (MTF) (no Apéndice
C sdo descritos os principais modelos utilizados na representagdo de fluxo multifasico),
onde as equagoes de conservacao referentes ao balanco de massa e do momento para as
duas fases (liquido e gas) sao dadas por um conjunto de Equagoes Diferencias Parciais
(EDP’s) [8]. Este modelo é validado e ajustado considerando o estudo de caso realizado
no simulador OLGA |[8|.

Segundo Storkaas [8] o nivel de sintonia exigido para qualquer modelo matemético
depende das hipoteses e simplificagoes feitas. Para este caso (i.e., modelo two-fluid) foi
considerado densidade de liquido constante e comportamento de gas ideal, sendo que o
interesse era encontrar um bom conjunto de dados qualitativos para o estudo do com-
portamento geral do sistema. Apos a realizacao da sintonia do modelo two-fluid, este foi
simulado juntamente com os dados de referéncia do simulador OLGA, sendo os resultados
obtidos considerados satisfatorios |8] para a realizagdo da andlise da controlabilidade.

Na analise da controlabilidade algumas medidas deste sistema sao avaliadas para serem
utilizadas como variavel controlada no controle anti-golfadas, sao elas: pr densidade na
valvula Z (no topo da tubulacao ascendente), DP variagao de pressao sobre a valvula Z,
W medida de fluxo volumétrico através da valvula Z, () medida de fluxo massico através
da valvula Z, P pressao na secao de alimentacao da tubulagao, e P, pressao na base
(i.e., ponto-baixo) da tubulagao ascendente.

Apos esta analise é encontrado que as medidas de pressao localizadas na secao de
alimentacao da tubulagao P;, ou na base da tubulagao ascendente P,, sao boas candidatas
como variaveis controladas na aplicacao de controle. Entretanto, destaca-se conforme ja
foi mencionado, que em sistemas reais estas medidas sao de dificil obtencao, ha alto custo
com implementagao e manutencao, pois ocorre a necessidade da instalagao de sensores de
pressao no fundo do oceano em comunicacao online com a superficie. Também é verificado

que as medidas de fluxo (W ou @) no topo da tubulagido ascendente somente podem ser



Capitulo 2. O Problema da Golfada em Sistemas de Producgao de Petréleo 36

usadas como variaveis controladas quando combinadas com outra medida, por exemplo,
em uma malha interna de um controlador em cascata, pois possuem ganho em estado
estacionario muito proximo de zero, logo nao apresentam bom desempenho em baixa
freqiiéncia. E que a medida de variacao de pressao D P localizada no topo da tubulacao,
e de densidade na valvula pr nao podem ser usadas como variavel controlada devido a
dindmica de zeros instaveis. Por fim, estes resultados sao confirmados através do uso
de um controlador PI convencional, que utiliza como varidvel manipulada a abertura da
valvula Z no topo da tubulacao ascendente.

Ainda considerando a andlise da controlabilidade é constatado que o modelo two-fluid
¢ desnecessariamente complexo para aplicacao de controle e avaliacao do desempenho de
um sistema em condic¢oes de golfadas [8]. Através do diagrama de Bode do modelo two-
fluid linearizado é mostrado que a fase e a magnitude sao relativamente suaves e lembram
o comportamento de um modelo mais simples. Esta suspeita também é reforcada por
argumentos fisicos, pois a golfada é um processo de competicao entre a pressao na secao
de alimentacao da tubulagao e o peso da coluna de liquido na tubulacao ascendente.
Todavia, nao é encontrado na literatura um modelo mais simples que o modelo two-fluid
que satisfaca a ambos: descri¢ao da golfada, e adequagao para os propositos de controle |8|.

Baseado nestas conclusoes é desenvolvido [8-10] um novo modelo dinamico, nao-linear
com trés variaveis de estado, denominado modelo dindmico simplificado, que esta deta-
lhado no Capitulo 3 deste trabalho. Este modelo abrange o regime de fluxo estéavel, a
golfada na tubulacao, e um regime de fluxo nao-oscilatorio instavel que existe nas mes-
mas condicoes limites da golfada. Através da realizacdo da analise da controlabilidade
deste novo modelo, Storkaas [8] encontrou os mesmos resultados quando utilizou o modelo
two-fluid descrito por EDP’s para esta anélise.

Em seguida, sao projetados controladores anti-golfadas baseados no modelo dinamico
simplificado. Primeiramente, sao projetados controladores PID com uma entrada e uma
saida (i.e., SISO) através da solugao de um problema de otimizac¢ao. A variavel manipu-
lada é a abertura da valvula (i.e., z), e as varidveis controladas sdo: P; medida de pressao
na secao de alimentacao da tubulacao, P,, medida de pressao na base da tubulacao ascen-
dente, () medida de fluxo maéssico através da valvula. Os controladores PID em que sao
usadas como variavel controlada as medidas P; e P,;, apresentaram melhor desempenho
em relacao aos que utilizaram as outras medidas. O controlador PID que utilizou como
variavel controlada a medida de fluxo () estabilizou o processo, mas apresentou desempe-
nho ruim em baixa frequéncia. E concluido que a medida de fluxo @ pode ser usada em
uma malha interna de um controlador em cascata [8].

Apos o controle PID SISO, sao consideradas diferentes configuracoes de controle PID

em cascata [8|. Primeiramente, utilizou-se uma malha de controle externa com a medida
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de pressao na secao de alimentacao da tubulacao P, e uma malha de controle interna
com a medida de fluxo méassico Q através da valvula. E observado que o desempenho
desta estrutura de controle é semelhante a aquela encontrada com o controlador PID
SISO que utiliza como variavel controlada a medida de pressao na secao de alimentacao
da tubulacao. Na segunda configuracao em cascata foi usada apenas medidas no topo
da tubulagao, ou seja, na malha de controle externa a variacao de pressao DP e na
malha de controle interna a medida de fluxo massico ). E observado, nos resultados das
simulacoes desta ultima configuracao, um lento rastreamento do setpoint na comparagao
com os resultados anteriores. A utilizagao de medidas do topo da tubulacao é sugerida
por Storkaas [8] apenas quando nao ha uma medida de pressao disponivel na se¢ao de
alimentacao do encanamento devido a dinamica de zeros instaveis. Na ultima estrutura
em cascata proposta, na malha de controle externa é usada a abertura da valvula como
varidvel controlada (que também é a entrada de controle u = z) e na malha de controle
interna a medida de fluxo massico (), neste caso também houve um lento rastreamento
ao setpoint. Foi concluido que os controladores PID em cascata que utilizaram diferentes
medidas do topo da tubulacao apresentaram desempenho limitado devido a dinamica de
zeros instaveis.

Por fim, no trabalho de Storkaas [8] sdo projetados controladores baseado no modelo
Hoo € no controle 6timo linear quadratico gaussiano (LQG - Linear Quadratic Gaussian).
Controladores Ho, do tipo SISO quando usados com medidas de pressao na secao de
alimentacao da tubulacao P, e na base da tubulacao ascendente P,;, apresentam desem-
penho semelhante ao encontrado com os controladores PID SISO. Portanto, confirmando
que o uso de controladores PID com estas medidas de pressao sao adequados para um
controlador anti-golfadas. Também, foram testados controladores H., apenas com medi-
das do topo da tubulagao, porém ocorreu ma desempenho do processo devido a dinamica
de zeros instaveis. Foram projetados controladores Multiple-Input-Single- Qutput (MISO)
Ho baseados nas mesmas medidas do topo da tubulagao, nesse caso nao foi observada a
dinamica de zeros instaveis e houve um rapido rastreamento ao setpoint, porém segundo
Storkaas |8| o desejo nesse trabalho era encontrar uma solu¢ao de controle mais simples do
que a utilizacao de controle multivariavel. Ocorreram tentativas de projetar um contro-
lador LQG baseado nestas medidas (P, P, e (), este controlador estabilizou o processo,
mas o desempenho foi significantemente pior quando comparado com o controle PID e
Hoo-

No trabalho de Sivertsen e Skogestad [42] é apresentada uma malha experimental
construida para testar diferentes estratégias de controle anti-golfadas. Esta malha possui
um fluxo bifasico com dois componentes agua e ar misturados no inicio do sistema. No

topo da tubulacao existe um separador que conduz a agua para um reservatorio e libera
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o ar para o ambiente através de um orificio. Esta malha experimental ¢ modelada atra-
vés do modelo dinamico simplificado de Storkaas [8]. Contudo os dados relativos a este
experimento nao sao disponibilizados, nao é realizada a modelagem do separador que é
usado apenas para receber o fluxo e realizar a separacao dos componentes da mistura. Em
seguida, ¢é realizada a andlise da controlabilidade do modelo ajustado para esta malha,
onde é mostrado que as medidas de pressao na secao de alimentacao do encanamento e no
ponto-baixo da tubulacao sao as mais adequadas para os propositos de controle conforme
ja havia sido afirmado por Storkaas [8,37,38|. Por fim, sdo projetados controladores
PI SISO que utilizam diferentes medidas coletadas nesta malha como variaveis controla-
das, porém apenas as medidas de pressao na secao de alimentacao e no ponto-baixo da
tubulagao apresentaram desempenho adequado.

Em Sivertsen e Skogestad |43,81| é aplicada uma configuragao de controle PI em cas-
cada na malha experimental apresentada em Sivertsen e Skogestad |42]. Esta configuragao
utiliza uma medida de pressao na se¢ao de alimentagao da tubulacao para a malha de
controle externa e uma medida de fluxo através da valvula no topo da tubulacao ascen-
dente para a malha de controle interna. Primeiramente, as simulacoes foram realizadas
utilizando-se o modelo dindmico simplificado [8] ajustado para esta malha experimen-
tal. Os resultados mostraram que o controlador em cascata evitou a golfada no sistema
satisfatoriamente. Porém, quando este controlador foi utilizado diretamente na malha
experimental os resultados nao foram tao bons quanto os anteriores.

Destaca-se que os trabalhos mencionados até este momento mostram que as melhores
medidas utilizadas como variavel controlada para estabilizar a golfada na tubulagao sao
as medidas de pressao na se¢ao de alimentagao e no ponto-baixo da tubulagao [8-10,36—
38,42,43|. Entretanto, é conhecido que estas medidas nem sempre estdo disponiveis e
sao de dificil obtencao, pois ha a necessidade da instalacgao de sensores de pressao dentro
do oceano em comunicacao online com os controladores na superficie; h4 o tempo de
atraso envolvido nestas medicoes porque na maioria dos casos a tubulacao ¢ muito longa;
a implementagao e manutengao destas medidas apresentam altos custos.

Por estas razoes, na pratica parece ser mais vidvel usar medidas de pressoes, fluxos
ou densidades coletadas no topo da secao de alimentagao da tubulagao como variaveis
controladas na aplicagao de controle com realimentagao. Porém, através da andlise da
controlabilidade Storkaas [8] notou-se que as respectivas fungoes de transferéncia cor-
respondentes a estas medidas apresentam dinamica de zeros instaveis, o que limita o
desempenho deste tipo de processo em malha fechada [8,11]. Observa-se que das medi-
das utilizadas no topo da tubulacao, as tinicas que nao apresentaram dinamica de zeros
instaveis sdo o fluxo volumétrico W e o fluxo massico @) através da valvula Z |[8,82,83|.

Porém, constata-se que estas medidas, quando utilizadas em um controlador anti-golfadas
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apresentam baixo ganho em estado estacionario.

Entao, uma solugao encontrada que aparentemente resolveria o problema da dinamica
de zeros instaveis [82,83] foi a de utilizar combinacoes lineares de algumas medidas do
topo da tubulagdo. Hauge [83] utilizou o modelo dindmico simplificado linearizado para
encontrar as seguintes funcoes de transferéncia entre a abertura da valvula Z (variavel
manipulada) e varias medidas coletadas no topo da tubulacao (variaveis controladas) tais
como: a variagao de pressao sobre a valvula DP, a densidade na valvula pr, o fluxo
volumétrico através da valvula W; a fracao de massa de liquido na véalvula af’, a fracao
de volume de liquido na vélvula arr, e o fluxo massico através da valvula (). Foram,
entao, realizadas diferentes combinacoes lineares destas medidas, sendo encontrado que a
combinacao entre DP e W, bem como pr e W eliminaram a dinamica de zeros instaveis.
Apos este procedimento, foram implementados controladores convencionais que utilizaram
estas combinacgoes lineares. Contudo algumas limitacoes foram observadas: a combinagao
linear de duas medidas com zeros que estao proximos estd exposta a um modelo de
incerteza; e através dos resultados das simulagoes é constatado que a aplicagao de um
controlador com combinacao linear de duas medidas coletadas no topo da tubulacao para
o problema da golfada nao é robusto o suficiente para trabalhar adequadamente com a
planta nao-linear que representa este tipo de processo.

Nos trabalhos referenciados até aqui, constata-se que as estratégias de controle com
realimentacao propostas sao aplicadas a valvula no topo da tubulagao ascendente atuando
nas causas da golfada. Ou seja, tém como objetivo evitar a golfada na tubulacao estabili-
zando o fluxo, de modo que as vazoes abruptas deste tipo de escoamento nao alcancem os
equipamentos do processo. Observa-se que os trabalhos que resultaram em implementa-
¢oes industrias bem sucedidas utilizaram como variaveis controladas medidas de pressao
na secao de alimentacao ou no ponto baixo da tubulagao, bem como simuladores comer-
ciais ou plantas experimentais para representar o processo sujeito ao regime de fluxo com
golfadas. Ja aqueles onde foi realizada a analise da controlabilidade [8,37,42] de um mo-
delo matemético pré-estabelecido foi encontrado que a pressao na secao de alimentagao
ou no ponto-baixo da tubulacao sao as melhores alternativas para estabilizar o fluxo na
tubulacao. Entretanto, conforme j4 foi destacado anteriormente estas medidas de pressao
apresentam diferentes restricoes.

A seguir sdo apresentados trabalhos [39-41, 45,62, 84| que utilizam outra abordagem
para resolver os problemas relacionados a golfada na industria de produgao de petroleo.
Conforme ja abordado anteriormente neste capitulo é conhecido que a golfada ocasiona
diferentes problemas a producao, tais como, nivel alto de liquido dentro dos separadores
de producao com possibilidade de inundacao quando muito severa podendo ocorrer fecha-

mento da planta; e vazao oscilatoria durante sua propagacao gerando perturbagoes nos
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instrumentos do processo a jusante da valvula. Por estas razoes ¢ necessario minimizar
a mesma dentro dos vasos através da aplicacao de estratégias de controle que atuam na
valvula de saida de liquido destes tanques. Somente se esta alternativa nao for realizével,
por exemplo, em caso de golfada severa, é necessaria a aplicagao de estratégias de controle
que atuam na valvula Z no topo da tubulacao.

Verifica-se que a golfada tem sido manipulada no tanque através do controle de ni-
vel convencional em separadores de producgao utilizando algoritmos do tipo PI ou PID
simples [39-41, 50| instalados nas valvulas de saida de liquido do vaso com o objetivo de
manter o nivel do tanque no setpoint. Nestes processos quando as vazoes de entrada sao os-
cilatorias, e cujo controlador tem como especificacao de controle manter o nivel do tanque
proximo ao setpoint, o mesmo requer parametros de ganho proporcional e integral eleva-
dos [40], provocando uma grande oscila¢ao na vazao de saida do vaso e consequentemente
perturbacoes nos equipamentos a jusante do processo causando problemas a producao de
petroleo.

Em trabalhos recentes, tem sido observado uma mudanca de conceito em relagao a
especificacao do controle de nivel em vasos de separacao. Atualmente, aceita-se que o
nivel varie moderadamente em torno de um setpoint de modo que o mesmo permaneca
estavel dentro de uma faixa definida pela operagao, sendo que as oscilagoes de vazoes
de entrada sejam amortecidas dentro dos tanques [45]. Segundo Campos e Teizeira [50],
considerando o controle em separadores de producao, o objetivo principal é manter o nivel
dos separadores estaveis, pois existe um sistema de segura, entretanto, nao é necessario
ter um controle muito rigido [45] dos niveis, isto é, eles podem variar um pouco em torno
do setpoint de forma que a vazao de exportagao nao varie muito. Esta especificacao de
resposta nao pode ser plenamente atendida com o uso de controladores PID aplicados
considerando a estratégia de controle de nivel convencional 40, 45].

Para atender esta outra especificacao de resposta, no controle de nivel, foram propostas
estratégias de controle diferentes das tradicionais. Por exemplo, em Campos et al. [41]
para minimizar o problema da golfada sao discutidas diferentes estratégias de controle
avancado de nivel que atuam nas causas e nas consequéncias da golfada com o objetivo
de estabilizar o fluxo na planta e aumentar a confiabilidade operacional?. Conforme tais
autores, para viabilizar a implantagao de controladores que atuam nas causas (i.e., aqueles
que visam evitar as golfadas) é necessario que as valvulas no topo da tubulagao ascendente
de cada poco sejam automatizadas. Para os controladores que atuam nas consequéncias

das perturbacgoes, ou seja, aqueles que visam reduzir variagoes de vazao nas plantas de

2Confiabilidade operacional é a confianca que uma unidade produza produtos especificados e na quanti-
dade requisitada por um periodo de tempo pré-estabelecido, obtendo resultados econémicos satisfatorios,

sem paradas de produgdo ndo programadas, bem como paradas devido a emergeéncias [85].
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tratamento de 6leo e dgua, assim como evitar nivel alto de liquido nos separadores, sao
utilizadas estratégias de controle de nivel nao-lineares que permitem usar a capacidade
dos separadores para amortecer as variagoes de vazao dos pocos e dos oleodutos, sem
custo adicional de equipamentos ou perda de producao.

Deste modo, neste trabalho ¢ apresentado um controlador que atua nas consequéncias
da golfada denominado controlador de nivel PID nao-linear, cujo tempo integral é variavel
em funcgao do erro. No projeto da plataforma P — 55 da Petrobrés, na Bacia de Campos,
os controladores de nivel utilizam esta estratégia |[41|. A sintonia dos diversos ganhos e
tempos integrais nas faixas consideradas é funcao das dimensoes dos equipamentos e das
vazoes envolvidas. Este tipo de estratégia ¢ baseada no controle por banda utilizado em
Nunes et al. [62,84]. Para a sua simulagao a golfada foi representada através de uma vazao
de alimentacao senoidal com um periodo de 30 min. Nos resultados das simulagoes [41]
foi observado que o controle nao-linear foi capaz de filtrar satisfatoriamente a golfada,
fazendo com que a saida de 6leo do separador fosse menos oscilatoria.

Em Nunes [62,84] é proposta uma nova metodologia de controle de nivel, onde o
algoritmo de controle permite que o nivel oscile livremente em uma faixa pré-determinada,
denominada banda. Durante as excursoes do nivel entre o valor maximo e minimo da
banda, a vazao de saida do vaso deve estar proxima ao valor médio da vazao de entrada.
Dentro da banda utiliza-se um controlador de acao lenta de modo que o nivel possa
flutuar. Caso os limites ultrapassem os valores permitidos, um controlador PI de acao
rapida assume o controle fazendo com que o nivel retorne para dentro da banda. Nesta
metodologia nao sao utilizadas medicoes de vazoes.

Campos et al. [41] também propuseram, em caso de golfada severa, uma estratégia
de controle para atuar na suas causas, ou seja, nas valvulas do topo da tubulacao. A
estratégia proposta utiliza um controle com restri¢oes [50] que seleciona o menor sinal de
controle, cuja prioridade é fechar a valvula na ocorréncia de perturbagoes. Os principais
blocos de controle que compoem esta estratégia sao: controle manual, controle de nivel
alto nos separadores, controle de golfadas, controle de partida automaética, e controle
de vazao alta para a tocha (flare). Para a utilizacdo do bloco de controle de golfadas
Campos et al. [41] remete ao trabalho de Storkaas 8] que utiliza medidas de pressao na
secao de alimentacao e no ponto-baixo da tubulacao como as melhores alternativas para
estabilizar o fluxo na tubulagao. Neste trabalho nao foi apresentada nenhuma modelagem
do processo tubulacao-separador de forma acoplada.

Em Borges et al. [40] sao utilizados controladores de nivel com amortecimento de vazao,
cujo objetivo é manter a vazao de saida o mais constante possivel e o nivel variando dentro
de limites. Nesta estratégia h4 uma malha de controle com um controlador mestre de nivel

sintonizado com resposta lenta somada a vazao de entrada do vaso filtrada que gera um
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setpoint para um controlador escravo de vazao. Esta estratégia visa permitir variagoes
de nivel em torno de uma referéncia amortecendo oscilagoes de vazao que sejam menores
ou iguais a capacidade do separador, porém respondendo a variacoes de vazoes de carga
(i.e., vazoes de entrada). Para variagOes de vazao superiores a capacidade do vaso, o nivel
pode ultrapassar os valores limites, entao neste caso, é utilizado uma estratégia em que
o sistema comuta para um controlador PID de nivel com resposta rapida para retornar o
nivel a valores dentro de uma faixa permitida. O algoritmo de controle utiliza setpoint e
ganhos variaveis, com controle adaptativo, para que a comutacao entre os controladores
seja feita de forma suave.

Na malha de controle de nivel com amortecimento de vazao [40] ha duas variaveis
do processo (vazao e nivel) e apenas uma variavel manipulada (abertura da valvula de
liquido do separador). O algoritmo de controle é constituido dos seguintes componentes:
controlador em cascata com agdo antecipativa (nivel + vazao), controlador com reali-
mentagao simples (nivel), inferéncia de vazao de entrada de liquidos, logica de sele¢ao do
controlador, logica de selecao de setpoints e parametros para o controlador. O sistema
utiliza duas estratégias de controle selecionadas conforme condi¢ao operacional do nivel,
através da logica de selecao: controle em cascata com agao antecipativa e controle com
realimentacao simples.

A estratégia cascata com acgao antecipativa é utilizada quando o nivel esta dentro da
faixa normal de operagao que consiste de um controlador mestre de nivel com sintonia
lenta, comandando um controlador escravo de vazao com sintonia rapida. A estratégia
realimentacao simples ¢ utilizada quando o nivel est4 fora da faixa normal de operacao
devido a variacoes de vazoes maiores que a capacidade de acumulacao do separador, esta
estratégia consiste de um controlador de nivel por realimentacao. Neste tltimo modo
de operagao, o controlador de nivel possui setpoint e ganhos dinamicos, e rampas para
transigao. O objetivo desta estratégia é retornar o nivel para uma faixa segura, sem causar
variacoes bruscas na vazao de saida do separador.

Em Campos et al. |45] é apresentada uma estratégia de controle avancado de nivel
cujos objetivos sao: manter os niveis dos separadores de producao estaveis apesar das
perturbagdes que ocorrem no processo (i.e., golfadas); manter as vazoes entre separadores
estaveis, permitindo uma certa variacao nos niveis dentro de uma faixa definida pela
operacao; evitar que os niveis saiam das faixas desejadas, evitando paradas indesejadas da
plataforma; aumentar a confiabilidade e a rentabilidade da plataforma; e evitar variacoes
bruscas na pressao do oleoduto, que podem afetar o sistema de deteccao de vazamento
das plataformas [45].

Portanto, apos revisao bibliografica de estratégias de controle com realimentagao no

problema da golfadas observou-se trabalhos onde sao encontrados modelos matemati-
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cos que representam a dinamica da golfada na tubulagdo [8-10,36-38, 44|, porém nao
mencionam a dinamica do separador, nestes o objetivo é evitar a golfada. Nos poucos
trabalhos encontrados que levam em consideracao o separador, a sua modelagem nao é
apresentada e a dinamica da golfada dentro do vaso é representada através de uma funcao
senoidal [39-41|. Destaca-se que nao foi encontrado na literatura um modelo que des-
creva conjuntamente a dinamica da golfada no sistema tubulacao-separador que incluem
as principais variaveis do processo que podem ser utilizadas como varidveis controladas
na aplicacao de controle tanto na tubulacao, quanto no tanque, bem como no sistema
integrado.

Nos proximos capitulos é apresentado a obtencao de um modelo matemaético que des-
creve a golfada no sistema tubulagao-separador. O modelo dinamico simplificado desen-
volvido no trabalho de Storkaas [8] é escolhido para representar a dinamica da golfada na
tubulacao. Em seguida, é modelado um separador cilindrico horizontal bifasico baseado
nas equacoes de conservacao de massa de um tanque com acumulacao de liquido e gas,
apresentado em Thomas [55]. E, por fim, ambos modelos sao acoplados através de uma
relacao de pressao gerando um modelo que descreve a dinamica da golfada no sistema
tubulacao-separador de forma conjunta gerando um ambiente adequado para a aplicagao

e simulacao de diferentes estratégias de controle no processo de forma integrada.



Capitulo 3

O Modelo Dinamico Simplificado de

Storkaas

3.1 Introducao

A golfada é um regime de fluxo multifasico que se forma dentro de tubulagoes em indtstrias
petroliferas. Quanto mais severa for, maior a sua propagacao por todo o processo de
producao de petroleo, trazendo consequéncias indesejadas, tais como ma separacao dos
componentes da mistura (gas, oleo e dgua), parada de emergéncia na plataforma por alto
nivel de liquido nos separadores, inunda¢ao quando muito severa [11,41,72]. Também
provoca danos nos equipamentos do processo (e.g., desgaste e corrosao) [11,71,86]. Um ou
todos esses problemas podem resultar em regulacao pobre e ma desempenho das malhas
de controle, ocasionando reducao na producao de petroleo, e consequentemente perdas
economicas significativas.

Por estas razoes, é necessario minimizar ou evitar a golfada em sistemas de producao
de petroleo. No Capitulo 2 foi constatado que estratégias de controle com realimentagao
sao as mais vantajosas, pois utilizam um nimero reduzido de equipamentos na plataforma
e na tubulagao, ocasionam menor desgaste e rompimento destes equipamentos, tem baixo
custo com instalacao e manutencao, aumento na recuperacao de 6leo, e 0 mais importante
aumento na produgao de petroleo |8,13,14,41|. Conforme revisao bibliogréfica, tais estra-
tégias podem ser aplicadas nas consequéncias da golfada, ou seja, por exemplo, na valvula
de saida de liquido e géas do separador [39—41] ou, caso a golfada seja muito severa, em
suas causas, isto é, na valvula no topo da tubulacao |8, 11].

Para a aplicacao de estratégias de controle na tubulacao é necessario o entendimento
do funcionamento da golfada, o que compreende o conhecimento dos seus efeitos, ampli-
tudes e frequéncias, a influéncia das principais variaveis que governam este tipo de fluxo:

pressoes, fluxos massicos, densidades, fracao de fases. No que se refere ao separador é im-

44
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portante conhecer a dinamica do nivel de liquido e da pressao dentro do vaso. Portanto,
neste contexto, é importante ter um modelo mateméatico que representa a dinamica do
sistema tubulagao-separador conjuntamente de modo que possam ser aplicadas diferentes
estratégias de controle tanto a nivel de separador, quanto a nivel de tubulagao, ou também
no sistema de forma integrada.

Na literatura sao encontrados trés principais modelos matematicos [44] que descrevem
o regime de fluxo multifasico tal como a golfada na tubulacao: o Modelo de Equilibrio
Homogéneo (MEH), o Modelo Drift-Fluz (MDF), e o Modelo Two-Fluid (MTF) (ver
Apéndice B), todos formados por um conjunto de Equagoes Diferenciais Parciais (EDP’s).
Storkaas et al. |36, 37| verificaram que, apos discretizarem no espago as equagoes de um
modelo two-fluid para a realizacao do projeto de controladores baseado no modelo, o
sistema resultante possuia uma quantidade elevada de estados, podendo comprometer o
projeto do controlador e a realizagao de uma analise eficiente. Também constataram que
através do diagrama de BODE de um modelo two-fluid linearizado o processo de uma
tubulacao sob golfadas poderia ser representado por um modelo simplificado baseado nas
leis fisicas que governam este tipo de fluxo.

Entao, considerando que a golfada é um processo dirigido por pressao e gravidade é
desenvolvido em Storkaas et al. [8-10] um modelo ndo-linear com trés variaveis de estado
denominado modelo dindmico simplificado, que descreve o comportamento macro de um
sistema sob regime de fluxo com golfadas. Neste trabalho este modelo é denominado
modelo dindmico simplificado de Storkaas sendo escolhido para representar a dinamica
da golfada na tubulagao [60]. Por fim, este capitulo estd organizado da seguinte forma.
Na Secao 3.2 sao apresentadas as hipoteses e os fundamentos do modelo de Storkaas, e
também como ocorre o deslocamento do gas e do liquido na tubulagao. Na Secao 3.3 é
descrito como Storkaas realiza a validacao deste modelo. Na Secao 3.4 é descrito o pro-
cedimento para encontrar os seus parametros de sintonia. Na Secao 3.5 sao apresentados
os resultados das simulacoes do modelo em malha aberta considerando trés cenarios de

simulacao e a analise dos resultados. E na Secao 3.6 sao apresentadas as conclusoes.

3.2 Descricao do Modelo Dindmico Simplificado de

Storkaas

Nesta secao é realizada a descricao das hipoteses e fundamentos do modelo dinamico
simplificado de Storkaas que descreve o comportamento de uma tubulagao sob regime de

fluxo com golfadas.
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3.2.1 Hipobteses

O modelo dinamico simplificado de Storkaas é baseado nos dois esquemas apresentados a
seguir. O primeiro, na Figura 3.1, ilustra um sistema tubulagao em condigoes de golfadas,
com um volume de liquido bloqueando o ponto-baixo e separando dois volumes de gas,
um na secao de alimentacao e o outro no topo da tubulagao; o segundo, na Figura, 3.2,

ilustra o regime de fluxo sem golfadas na tubulacao.
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Figura 3.1: Ilustragao da formacao da golfada na tubulagao.
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Figura 3.2: Tlustracao do regime de fluxo sem golfada na tubulagao.

As hipoteses de modelagem sao:

A1: Negligenciam-se as dinamicas do nivel de liquido na secao de alimentacao, ou seja,

a velocidade e a alimentacao de liquido, e o volume de gas na secao de alimentacao
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sao constantes.

A2: Hasomente um estado dinamico de liquido My (t) no ponto-baixo, que inclui o declive

do encanamento e parte do liquido da tubulacao ascendente.

A3: Ha dois estados dinamicos de gas Mgy (t) e Mgo(t), ocupando os volumes Vi e Viga(t)
respectivamente, separados pelo ponto-baixo, e conectados por uma relacao de fluxo

e pressao.

A4: Representa-se a mistura de liquido e gas que saem o sistema no topo da tubulacao

através da equacao de uma valvula simplificada.

A5: O balango de pressao entre a se¢ao de alimentagao P;(t) e o topo da tubulagao Ps(t)

é estacionario.
A6: O comportamento do géas é ideal.

AT: A temperatura do sistema é constante.

3.2.2 Fundamentos

O modelo dinamico simplificado de Storkaas ¢ um modelo nao-linear com trés varidveis

de estado e suas equacgoes de conservacao de massa sao

ML(t) = MrLin — mLmt(t) (31)
MGl (t) = m(;ﬂ'n — Ma1 (t) (32)
MG2 (t) = mMma1 (t) — mg,out(t). (33)

onde

M, (t) é a variacio da massa de liquido da tubulacio em relacdo ao tempo, (kg/s).
MGl(t) é a variacao da massa de gas na secao de alimentagao da tubulacao em relagao ao
tempo, (kg/s).

Megs(t) € a variacio da massa de gas no topo da tubulacio em relagio ao tempo, (kg/s).
My (t) é a massa de liquido no ponto-baixo da tubulagdo, (kg) - variavel de estado do
modelo.

Mg (t) é a massa de géas na segao de alimentagao da tubulagao, (kg) - variavel de estado
do modelo.

Mo (t) é a massa de gas no topo da tubulacdo, (kg) - variavel de estado do modelo.
mrin € 0 fluxo massico de liquido que entra na tubulacdo, (kg/s) - constante.

Mme.n ¢ 0 fluxo méassico de gas que entra na tubulacdo, (kg/s) - constante.

mr.out(t) & o fluxo massico de liquido que sai através da valvula Z no topo da tubulagao,
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(kg/s).
Mmaout(t) ¢ 0 fluxo massico de gas que sai através da valvula Z no topo da tubulagao,
(kg/s).
ma1(t) é o fluxo méssico de gas interno na tubulagao que flui do volume Vi para o volume
Vea(t), (kg/s).

O balanco de pressao estacionario na tubulacao é dado pela variacao entre a pressao
na se¢ao de alimentagao (P;(t)) e a pressao no topo da tubulagao (Py(t)). Este balango é
igual & diferenca entre as pressoes hidrostaticas dos fluidos na tubulacao ascendente e no

declive do encanamento. Sua equacao é dada por
Pi(t) — Py(t) = gp(t)(Hz + Hs) — prgha(?) (3.4)

onde
Py(t) & a pressao do gas na segao de alimentagao da tubulagao, (N/m?).
Py(t) é a pressao do gis no topo da tubulagao, (N/m?).
g ¢ a gravidade (9,81m/s?).
p(t) é a densidade média da mistura na tubulagao ascendente, (kg/m?).
H, é a altura da tubulagao ascendente, (m).
Hj é o diametro da tubulagao ascendente, (m).
pr ¢ a densidade de liquido - constante, (kg/m?).
hi(t) é o nivel de liquido no declive, (m).
O fluxo massico da mistura (gas-liquido) que sai do sistema ¢ determinado através da

equagao simplificada da valvula Z, dada por

Mz out(t) = 2K \/PT(t)[P2(t) — Ry (3.5)

onde

Mmiz.out(t) € 0 fluxo méssico da mistura que sai através da valvula Z, (kg/s).
z é a abertura da valvula (0 — 100%).

K7 é um parametro de sintonia do modelo.

pr(t) é a densidade na véalvula, (kg/m?).

Py & a pressao ap0s a valvula Z no topo da tubulagao - constante, (N/m?).

Os fluxos massicos na entrada da se¢ao de alimentacao (i.e., mr i, € me,) podem ser
constantes, ou dependentes da pressao. Para este modelo sao assumidas constantes, e em
conjunto com a pressao P sao consideradas perturbacoes do processo.

A seguir, sdo descritas como acontecem a distribui¢ao e velocidade das fases (gés-
liquido) na tubulagdo. Na Subsecao 3.2.3 é descrito como ocorre o deslocamento de gas
da secao de alimentacao até o topo da tubulagao. E na Subsecao 3.2.4 como acontece o

deslocamento de liquido na tubulagao, baseado em um modelo de carregamento.
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3.2.3 Deslocamento de Gas

O deslocamento de gas ocorre através de uma relagao entre o fluxo massico de gas e a
variagao de pressao dentro da tubulacao. Para a fase do gas a diferenca de pressao na

tubulagao é dada por
AP(t) = Pi(t) — P(1) (3.6)

sendo que AP(t) na equagao (3.6) ¢ igual a
AP(t) = AP,(t) + gprAh(t) (3.7)

onde
AP,(t) é a variagao da pressao de atrito do gas, (N/m?);
Ah(t) é a variacao da altura na tubulagao ascendente, (m).
E assumido que a variacdo de pressdo na tubulacdo é puramente de atrito, assim

isola~se AP,(t) na equagdo (3.7), e obtém-se que
AP,(t) = Pi(t) — [Pa(t) + gprayp(t) Ho (3.8)

onde ay(t) é a fragdo média de liquido na tubulacao ascendente.

Sabendo que é a variacao de pressao no sistema que faz o gas deslocar-se tubulacao
acima, entao da equagao (3.8) tem-se que a pressao P;(t) na se¢ao de alimentacao deve ser
maior que, a soma entre a pressao P,(t) e a restri¢do que a coluna de liquido na tubulagao
ascendente esta exercendo sobre a coluna de gas para impedir sua passagem.

Considera-se que existem duas situagoes na tubulacao:

1. hi(t) > Hi: nesse caso esta ocorrendo a formagcao da golfada, pois o liquido esta
bloqueando o ponto-baixo da tubulacdo (ver Figura 3.1), entdo tem-se que o fluxo

massico de gés interno é mgy(t) = 0.

2. hyi(t) < Hy: nesse caso o liquido nao esta bloqueando o ponto-baixo da tubulagao
(ver Figura 3.2), entao o gas fluira do volume Vi para o volume Vio(t) com fluxo
massico igual a mgi(t). Logo os dois principais parametros que determinam a
velocidade do gés sdo a variacao da pressao na tubulagao dada pela equagao (3.8),

e a area livre no ponto-baixo dada pelo nivel de liquido relativo (H; — hy(t))/H;.

Entao, é assumido que a variagao de pressao na tubulacao move o gas através de uma

valvula de abertura igual a (Hy —hy(t))/H1, logo a seguinte equagao da véalvula é proposta

mai(t) = Ky f(hi(t)v/ par () [Pu(t) — Pa(t) — gprar(t)Ha],  ha(t) < H, (3.9)

onde

K5 é um parametro de sintonia do modelo.
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H, é o nivel de liquido critico no ponto-baixo da tubulagao, (m).

A(t) é a area da secao transversal por onde passa o gas no ponto-baixo, (m?).
f(ha(#)) = A(t)(Hy — ha(2))/ H, (m?).

pci(t) é a densidade do gas na segao de alimentagao da tubulagao, (kg/m?).

O fluxo maéssico de gas do volume Vi1 para o volume Vio(t) é dado por
mai(t) = ver (t)per (t) A(t) (3.10)

onde
va1(t) € a velocidade de gas no ponto-baixo, (m/s).
Por fim, substituindo a equagao (3.10) na equagao (3.9) e isolando vy (f) encontra-se

que a velocidade do gas de Vi1 para Vigo(t) na tubulagao é dada por

KzHl;Ifil(t)\/P1(t)—P2(t)_9PLCVL(t)H2 Vhy(t) < Hy,

pa1(t)

(3.11)
0 Vhi(t) > H.

(Vell (t) =

3.2.4 Deslocamento de Liquido

A distribuicao de liquido ocorre através de uma equacao de carregamento, ou seja, considera-
se que o gas carrega o liquido pela tubulacao ascendente. Neste caso, modela-se direta-
mente a fracao de volume de liquido apr(t) que sai através da véalvula Z no topo da

tubulagao. Esta fracao de liquido reside entre dois extremos:

E1.

arr(t) = apr(t)

Instante em que o liquido bloqueia o ponto-baixo da tubulacao, por esta razao nao
hé gas fluindo de Vi para Viga(t) (ie., vei(t) = 0). E o (1) é a fracao de liquido
que deixa a tubulacao, sem entrada de gas no ponto-baixo. Na maioria dos casos

aj,(t) =0, pois ha apenas gés saindo do sistema (ver Figura 3.1).

E2.
OéLT(t) = O./L(t)

Instante em que a velocidade do gés é muito alta e a fragao de liquido que sai através

da valvula Z ¢ igual a fracao média de liquido na tubulacao.

A transicao entre 'l e E2 deve ser suave e ocorre como explicado a seguir. No instante
em que o liquido bloqueia o ponto-baixo a fragado de liquido no topo é aj,(t) = 0. Com
o passar o tempo a quantidade de liquido na tubulacao ascendente vai aumentando até
que o (t) > 0. Neste momento a pressao do gas na segao de alimentacao ¢ muito alta e

consequentemente sua velocidade também. Ocorre, entao, o carregamento de liquido pela
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tubulacdo. E assumido que esta transicio depende de um parametro ¢(t), que depende

da velocidade do gas no sistema, o carregamento de liquido é representado pela equagao

onde

(&

arrlt) = 03 (0)+ s (anlt) - air(t) (3.12)
 Kapea(hoa(0)
() = pr — pai(t)

K3 e ¢ sao parametros de sintonia do modelo.

Por fim, as equagoes internas, de transporte e geométricas do modelo dinamico simpli-

ficado de Storkaas estao descritas nas Secoes D.1-D.4 do Apéndice D, e o detalhamento

deste modelo pode ser encontrado em Storkaas et al. [8-10].

3.3 Validacao do Modelo de Storkaas

O modelo dinamico simplificado de Storkaas é validado através de dois procedimentos:

(1) validac@o experimental, a partir da plataforma 1 cuja tubulagdo ascendente mede 15

m [8-10] e da plataforma (2) cuja tubulagdo ascendente possui 1,5 m [42,43], (2) estudo

de caso realizado no simulador de fluxo multifasico OLGA [8-10].

(1) Validagao Experimental

(A)

Plataforma 1: os dados desta plataforma foram obtidos através de experién-
cias realizadas pela Statoil no Laboratorio de Fluxo Multifasico e Pesquisa em
Petroleo (SINTEF). A malha consiste de uma tubulagao horizontal, que possui
201 m de comprimento e 2,5 ” de diametro interno, com um pequeno declive;
uma tubulagao ascendente com comprimento igual a 15 m, e uma valvula de
controle localizada no topo. Os fluidos usados foram SFg (hexafluoreto de en-
xofre) para o gas, e Exxsol D80 (hidrocarboneto) para o liquido. Maiores deta-
lhes deste experimento podem ser encontrados em Godhavn et al. [11]|, Fard et
al. [77], e Skofteland e Godhavn [80]. Os resultados das simula¢oes mostraram
que o modelo dinamico simplificado de Storkaas descreveu de forma satisfatoria

o processo sob regime de fluxo com golfadas desta malha experimental [8-10].

Plataforma 2: esta plataforma experimental é formada por um fluxo bifasico
com ar e agua que sao misturados no inicio do sistema. A tubulagao possui um
diametro de 20 mm, e a tubulagao ascendente possui um comprimento igual
1,5 m. No topo da tubulacao existe um separador que recebe o liquido e o

gés. Através de um orificio superior, neste vaso, o gas retorna ao ambiente, e
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através de uma tubulacao inferior o liquido é enviado a um outro tanque, de-
nominado reservatorio, para ser usado novamente no sistema. O gas é injetado
na tubulagao através de um compressor. O modelo dinamico simplificado de
Storkaas foi utilizado para descrever esta malha experimental com bons resul-
tados [42,43|. Na Figura 3.3 é apresentada uma ilustragdo esquemaética desta

plataforma experimental [42].
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Figura 3.3: Plataforma experimental.

(2) Estudo de Caso no Simulador de Fluxo Multifasico OLGA: a segunda vali-
dacao do modelo dinamico simplificado de Storkaas é realizada considerando dados
coletados no simulador de fluxo multifasico OLGA, utilizado para pesquisa na in-
dustria de petroleo [8-11,13,74-77| devido a dificuldade de coleta de dados em
processos reais. A geometria da tubulacao e os dados de referéncia da mesma sao
apresentados, respectivamente, na Figura 3.4 e na Tabela 1 [8-10]. Para este es-
tudo de caso a alimentacao de liquido e gas na segao de alimentacao da tubulacao
e a pressao apos a valvula no topo da tubulacao ascendente sao observadas como
perturbacoes externas de controle, e sao consideradas constantes. Através de simu-
lagoes é verificado [8] que a transi¢do entre um regime de fluxo estavel e o regime
de fluxo com golfadas, para este estudo de caso, ocorre na abertura da valvula igual

a 13% denominada abertura critica (i.e., zer = 13%).

Anterior a formulacao de seu modelo dinamico simplificado, Storkaas utilizou o mo-
delo two-fluid, formado por um conjunto de EDP “s, para descrever o regime de fluxo

com golfadas em uma tubulacdo [8]. O modelo two-fluid foi ajustado considerando
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os dados coletados do simulador OLGA. Em seus trabalhos posteriores, Storkaas

comparou os resultados das simulagoes do modelo dinamico simplificado ajustado

considerando os dados do simulador OLGA com: os resultados conseguidos direta-

mente do simulador, e os resultados obtidos do modelo two-fluid. Foi observado que

o modelo de Storkaas, descreveu de forma satisfatoria os dois casos simulados [8-10].
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Figura 3.4: Tlustragao do sistema tubulacao utilizado no estudo de caso proposto por Storkaas.

Tabela 3.1: Dados do estudo de caso realizado no simulador de fluxo multifasico OLGA.

Simbolo/Valor Descrigao Unidade
mr.in = 8,64 Fluxo méssico de liquido que entra no encanamento (constante) kg/s
me.in = 0,362 Fluxo maéssico de gas que entra no encanamento (constante) kg/s
Pi(t) ="71,7 x 10° Pressao na secdo de alimentagao do encanamento N/m?
Py(t) = 53,5 x 10° Press@o no topo do encanamento ascendente N/m?
Py =50 x 10° Pressao apo6s a valvula do topo (constante) N/m?
r=20,06 Raio da tubulacao m
Hs = 300 Altura da tubulacdo ascendente m
L1 =4300 Comprimento horizontal da tubulacao m
L3 =100 Comprimento da sec¢ao horizontal no topo da tubulacdo ascendente m
A Vélvula no topo da tubulagao ascendente
z Abertura da valvula no topo da tubulacao ascendente %
Py Pressao no ponto-baixo N/m?
DP Variacdo da pressdo na vélvula do topo da tubulagio ascendente | N/m?
Momiz,out (t) Fluxo maéssico da mistura que sai da tubulacio kg/s

3.4 Procedimento de Sintonia

O modelo dindmico simplificado de Storkaas contém 4 (quatro) pardmetros empiricos

denominados parametros de sintonia que sao: Kj na equagao da valvula Z (3.5), Ko

na equacao da velocidade interna do gas (3.11), K3 e ¢ na equacdo de carregamento

(3.12). Estes parametros devem ser determinados anteriormente a simulagdo do regime
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de fluxo sem golfadas ou com golfadas. Ainda, segundo Storkaas, alguns parametros que
sao variantes em um sistema real sao assumidos constantes neste modelo, por exemplo,
o peso molecular médio do gas MW e o volume de gis na secao de alimentacao da
tubulacao Vg, sendo assim estes parametros também podem ser manipulados a fim de se
conseguir uma melhor sintonia em relacao aos dados de referéncia.

Para a determinacao dos parametros de sintonia devem ser utilizados dados de uma tu-
bulacao sob regime de fluxo com golfadas. A melhor alternativa sao dados de um processo
real, entretanto tais dados nao sao encontrados na literatura e nao sao disponibilizados
pelas industrias [8]. Entdo, outras alternativas para sintoniar o modelo seriam, ou através
de dados de uma plataforma experimental [8-10,42,43|, ou a partir de um modelo mais
detalhado, como por exemplo, o simulador de fluxo multifasico OLGA, que fornece uma
descrigao precisa do sistema sob golfadas e um conjunto de dados de referéncia completo
para diferentes condic¢oes de operagao e abertura da valvula [8-10).

A metodologia [8-10] para definir os parametros de sintonia do modelo consiste em
inicialmente determinar o ponto de bifurcacao, que é o ponto onde a golfada comeca e
o comportamento qualitativo das equagoes diferenciais do sistema nao-linear muda sig-
nificativamente. Neste ponto deve haver um par de autovalores complexos puros, que
segundo Storkaas [8] restringe a solugao para a solucao estacionaria do modelo, isto é, a
solugao nula das equagoes (3.1)-(3.3).

Entao, primeiramente, ajusta-se o parametro ¢ na equacao de carregamento, de modo
que o modelo dinamico simplificado de Storkaas linearizado no ponto de bifurcacao seja
marginalmente estavel!, isto é, tenha um par de autovalores complexos puros (poélos).
Em seguida, a partir dos dados de referéncia, de uma medida de pressao na secao de ali-
mentagao (P;(t)), de uma medida de pressao no topo da tubulagdo (FP»(t)), e assumindo
hi(t) a partir de um valor fixo entre 0 < hy(t) < Hj, encontram-se os parametros de
sintonia do modelo K, Ky e K3 através da solucao estacionéaria no ponto de bifurca-
¢ao. Apos a obtencao dos mesmos ocorre a segunda etapa da simulacao que consiste na
resolugao das equagoes (3.1-3.2) para um determinado intervalo de tempo t = [0, ] e,

consequentemente, na simulacao da golfada na tubulagao.

3.5 Simulacoes e Analise dos Resultados

Nesta secao sao apresentados os resultados das simulagoes do modelo dinamico simpli-
ficado de Storkaas, na qual foram utilizados os mesmos parametros do estudo de caso

realizado no simulador de fluxo multifasico OLGA [8-10]. Para este estudo de caso a

'Um ponto de equilibrio é marginalmente estével no sentido de Lyapunov se for estavel, mas nao

assintoticamente estavel.
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transicao do regime de fluxo estavel para um regime de fluxo com golfadas ocorreu a
partir de uma abertura da valvula em 13% (i.e., 2o = 13%).

A implementacao do modelo dinamico simplificado de Storkaas foi realizada atra-
vés da utilizacdo da ferramenta matematica MATLAB [87|. Inicialmente, calcula-se
v, Ky, Ky e K3, conforme descrito na Secao 3.4. Também é calculada uma condi-
¢ao inicial para as variaveis de estado do modelo M (t), Mgi(t) e Mge(t) dada por
Tg = < 2051,032 1191,481 68,699 ) (em kg), entdo o regime de fluxo sem golfadas,
ou com golfadas é simulado. O detalhamento do calculo dos parametros de sintonia, da
condicao inicial, bem com da implementacao do modelo sao descritos na Secao D.5 do

Apéndice D. Na Tabela 3.2 sao apresentados os parametros de sintonia encontrados.

Tabela 3.2: Parametros de sintonia do modelo dinamico simplificado de Storkaas.
v | K1 | Ky K3
2,5510,005|0,8619|1,2039

Para a simulacao do modelo dinamico simplificado de Storkaas sao definidos trés

cenarios de simulagoes.
1. Fluxo sem golfada: abertura da valvula em 12% (i.e., z = 12%).
2. Fluxo com golfada: abertura da valvula em 18% (i.e., z = 18%).
3. Fluxo com golfada severa: abertura da valvula em 50% (i.e., z = 50%).

Sao apresentadas na Figura 3.5 a variagao da pressao na se¢ao de alimentagao P (t) e a
variagao da pressao no topo da tubulagao P»(t), esta variacao de pressao que gera o fluxo
com golfadas na tubulagao. Na Figura 3.6 sao apresentadas respectivamente as variagoes
dos fluxos massicos de liquido e de gas, mp out(t) € Mg out(t), que saem do sistema através
da valvula Z no topo da tubulagao ascendente, considerando os trés cenarios simulados.

Observa-se que as pressoes obtidas nas Figuras 3.5 (a) sdo inicialmente oscilatorias
estabilizando com o passar do tempo (i.e., em regime permanente), portanto ocasionam
um regime de fluxo estavel de liquido e gas na tubulacao, conforme pode ser observado na
Figura 3.6 (a). Nas curvas obtidas nas Figuras 3.5 (b), (¢) observa-se que as pressoes sao
oscilatorias e periddicas do inicio ao fim das simulagoes, ou seja, caracterizando o regime
de fluxo com golfadas na tubulagao, conforme pode ser observado nas Figuras 3.6 (b), (c).

Na Figura 3.7 é apresentada a variagao dos fluxos méssicos de liquido mp .. (t) e gés
me,out(t) da tubulagdo considerando o tempo de simulagdo igual a 100 min. Na Figura
3.7 (a), com z = 18%, observa-se que o tempo de ocorréncia entre uma golfada de liquido
e outra é de aproximadamente 14 min (i.e., intervalo entre dois picos de simulagao) com

picos de vazao de liquido em torno de 12 kg/s. Também verifica-se que apos uma golfada
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de liquido ocorre um maior fluxo massico de gas com picos de vazao em torno de 0,58
kg/s. Esta quantidade de gas é denominada na literatura de golfada de gas [11,39,41],
porém a golfada de gas nao serd abordada neste trabalho.

Observa-se na Figura 3.7 (b), com z = 50%, que a golfada ocorre em um intervalo de
tempo de aproximadamente 9 min, isto é, menor que o intervalo de tempo encontrado
na abertura da valvula igual a z = 18%. Também constata-se que a golfada de liquido
acontece com picos de vazao aproximadamente igual a 20 kg/s, seguida de um fluxo
massico de gas com picos proximos a 0,7 kg/s. Constata-se que as curvas apresentadas
para a abertura da valvula z = 50% sao muito oscilatorias, ou seja, caracterizando o

regime de fluxo com golfada severa.
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Figura 3.7: Variacoes dos fluxos massicos dos fluidos (liquido my, oue(t) € gés ma out(t)) que

saem da tubulagdo com abertura z em (a) 18%, em (b) 50%.

Na Tabela 3.3 sao mostradas as médias dos fluxos méssicos de liquido e gas que saem
do sistema para todos os casos simulados, observa-se que os mesmos sao semelhantes aos
fluxos massicos que entram na secao de alimentacao da tubulacao (myg ., = 8,64 kg/s e

mea.in = 0,362 kg/s, constantes), caracterizando o equilibrio no sistema.

Tabela 3.3: Valores médios dos fluxos massicos dos fluidos que saem da tubulacgao.

z (%) | mrou(t) (kg/s)|maou(t) (kg/s)
12 8, 6391 0,3615
18 8, 5966 0,3638
o0 8, H886 0,3645

3.6 Conclusoes

Neste capitulo foi apresentado o modelo dinamico simplificado de Storkaas [8] utilizado

para descrever uma tubulagao sob regime de fluxo com golfadas. Este modelo é nao-linear,
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possui trés variaveis de estado sendo desenvolvido através da modelagem fenomenologica
do processo, uma vez que é baseado nas equagoes de conservacao de massa do sistema. Tal
modelo também possui equacoes internas, geométricas e de transporte que sao utilizadas
para encontrar diversos parametros, ou seja, pressoes, densidades, fracoes de fases, entre
outras. Seu detalhamento é apresentado no Apéndice D deste trabalho. Também é
apresentado o procedimento de validagao, e a metodologia utilizada por Storkaas et al. [8—
10] para encontrar os parametros de sintonia (¢, K7, K5 e K3) do modelo. Por conseguinte,
é apresentado os resultados das simulag¢oes em malha aberta considerando a definicao de
trés cenarios: sem golfada, com golfada, e com golfada severa (i.e., z = 12%, z = 18%
e z = 50% ). O objetivo principal deste capitulo foi a compreensao do funcionamento
do modelo e a influéncia das principais variaveis e parametros que governam este tipo de
fluxo na ocorréncia da golfada.

Por fim, é constatado que o modelo dinamico simplificado de Storkaas representa de
forma satisfatoria o regime de fluxo estavel, ou seja, sem golfada, bem como a ocorréncia
da golfada na tubulacao, descrevendo as oscilagoes das pressoes e dos fluxos massicos da
mistura (liquido-gas) que saem do sistema através da valvula Z localizada no topo da
tubulacao ascendente. Nos resultados apresentados, observa-se que ap6s um significativo
fluxo massico de liquido (i.e., golfada) também ocorre um maior fluxo de gas que é de-
nominado na literatura de golfada de gés [39,41|, porém este tipo de golfada nao sera
abordada neste trabalho. Este modelo também possibilita o conhecimento da variacao
de diferentes medidas, tais como: pressoes, fluxos massicos, fracoes de fases, e densida-
des, que podem ser utilizadas como variaveis controladas na realizagao de controle com
realimentacao no problema da golfada.

A seguir serd apresentado um modelo matematico para um separador cilindrico hori-
zontal bifasico, depois sera realizado o acoplamento entre o modelo dinamico simplificado
de Storkaas com o modelo do separador, de modo que seja obtida a representagao da
dinamica de um sistema tubulacao-separador sob regime de fluxo com golfadas de forma
integrada, e adequado para aplicacao de diferentes estratégias de controle com realimen-

tacao.
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Modelagem de um Separador Cilindrico

Horizontal Bifasico

4.1 Introducao

Nas plataformas de producao em alto-mar, em industrias de producao de petroleo, ha
plantas de processamento primario [88] dotadas de equipamentos que visam promover a
separacao dos componentes do fluxo multifasico composto de dgua, gas e 6leo denominados
separadores. Tais vasos estao sujeitos a variagoes abruptas de vazao na sua entrada (e.g.,
golfadas) devido as caracteristicas do escoamento dos pocos no fundo do oceano até a
plataforma de producao na superficie. Conforme ja foi destacado nos capitulos anteriores
uma forma de manipular a golfada na producgao de petrdleo é tentar minimiza-la através
da aplicacao de diferentes estratégias de controle nos vasos de separacao.

Nas plantas de processamento priméario, a produgao oriunda dos pocos é distribuida
em trens de processamento onde a mesma é encaminhada inicialmente para um separador
trifasico, onde ocorre a separacao do o6leo, da agua, e do gas. Em seguida, o gas ¢
comprimido e exportado ap6s tratamento pelo gasoduto, e a dgua ¢ tratada e descartada
no mar. O 6leo, neste estagio do processo, ainda possui um teor elevado de 4gua por isso
é enviado para um tratador eletrostatico, de forma a sair com uma concentracao inferior
a 1% de agua. Finalmente, o 0leo ja especificado vai para um separador atmosférico, onde
qualquer gas residual ¢ removido por pressao, de onde o 6leo é bombeado e exportado
para as refinarias.

Neste capitulo é utilizado um modelo matematico [54| para um separador cilindrico
horizontal bifésico responsavel pela separacao gés-liquido. Foi escolhido um vaso cilindrico
e horizontal devido a utilizagao deste nos trabalhos estudados [39-41,45|, e também por ser
este o tipo de tanque usado nas plataformas experimentais observadas na literatura |11,

42, 43|, e bifasico porque o fluxo considerado no trabalho de Storkaas é bifasico. O

29
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desenvolvimento do modelo é baseado nas equacoes de conservacao de massa de um vaso
com acumulacao de liquido e gas apresentado em Thomas [55].

Por fim, este capitulo est& organizado da seguinte forma: na Segao 4.2 sao apresentadas
as hipoteses e fundamentos da modelagem; na Secao 4.3 é apresentado do procedimento
de ajuste do modelo; na Secao 4.4 sao realizadas simulagoes do modelo em malha aberta

e a analise dos resultados; na Secao 4.5 sao apresentadas as conclusoes.

4.2 Descricao do Modelo para o Separador Cilindrico

Horizontal Bifasico

Nesta secao ¢é realizada a descricao das hipoteses e dos fundamentos da modelagem mate-
matica para um separador cilindrico horizontal bifasico baseado nas equagoes de conserva-
¢ao de massa de um vaso com acumulacdo de liquido e gés proposto por Thomas [55,84].

O modelo proposto por Thomas consiste de um vaso com duas entradas e duas saidas
para os fluidos (liquido e gés), ou seja, o gas entra por um orificio superior e sai por outro
orificio também superior, e o liquido entra por um orificio inferior e sai por outro orificio
também inferior. No modelo de Thomas é assumido que: cada um dos fluidos consiste de
um componente tnico; o liquido esta localizado sob um gés inerte; o gas nao dissolvera
nem condensara no liquido e o liquido nao evapora no gas; o liquido no vaso é aquecido e
existird calor entre a interface liquido-gas.

O modelo investigado desenvolvido neste capitulo para um separador cilindrico hori-
zontal bifasico difere do apresentado em Thomas nos seguintes aspectos: o gas e o liquido
entram pelo mesmo orificio no vaso; a equacao de uma vélvula descreve os fluidos que
saem do separador; nao ha aquecimento dos fluidos, ou seja, a temperatura do sistema, é

constante. A seguir é apresentada a modelagem do processo.

4.2.1 Hipobteses

Um esquema simplificado de um separador cilindrico horizontal bifasico é ilustrado na
Figura 4.1.

As hipoteses da modelagem sao:

Al: Cada um dos fluidos consiste de um componente tnico.
A2: Nao ha reacao quimica entre os fluidos.
A3: Negligencia-se a por¢ao de liquido misturada ao gas na entrada do separador.

A4: Representa-se o fluxo massico de liquido e de gas que saem do separador através da

equagao de uma valvula.
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Figura 4.1: Tlustracao de um separador cilindrico horizontal bifasico.

A5: O liquido é incompressivel.
A6: A temperatura do sistema é constante.

AT: O comportamento de gés é ideal.

4.2.2 Fundamentos

As equacoes de conservacao de massa do separador cilindrico horizontal bifasico sao
MLS(t) = mrsn(t) — MmLsout(t) (4.1)

Mgs(t) = masin(t) — mas,ou(t) (4.2)

MLS(t) ¢ a variagdo da massa de liquido no separador em relagao ao tempo, (kg/s).
s(t) é a variagao da massa de gas no separador em rela¢ao ao tempo, (kg/s).
¢ a massa de liquido no separador, (kg).
¢ a massa de gés no separador, (kg).
mrsin(t) € o fluxo massico de liquido que entra no separador, (kg/s).
meas,in(t) € o fluxo massico de gas que entra no separador, (kg/s).
mrs.out(t) € o fluxo massico de liquido que sai do separador, (kg/s).
mas,out(t) € o fluxo massico de gas que sai do separador, (kg/s).
A seguir respectivamente nas Se¢oes 4.2.3 e 4.2.4 sao apresentados o detalhamento da

modelagem da fase liquida e da fase gasosa.

4.2.3 Modelagem da Fase Liquida
A massa de liquido dentro do separador na equagao (4.1) pode ser representada por
Ms(t) = pLN(A(?) (4.3)

onde

pr ¢ a densidade do liquido, (kg/m?).
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N(t) é o nivel de liquido dentro do separador, (m).

A(t) é a area simplificada da se¢ao transversal do separador [50] que é dada por

A(t) = 2¢/12 = (ry — N(t))* Hy (4.4)

onde
rs € o raio do separador, (m).
H,4 é o comprimento do separador, (m).
Entao, substitui-se a equagao (4.4) em (4.3) e o resultado em (4.1). Apoés a diferenci-
acao obtém-se que a variacao do nivel de liquido dentro do separador é igual a

s /2= (rs = N(1))?
N = 57, 7N ) Bro — 2N

t)] [ngm(t) — mLS,Out(t)]. (45)

O fluxo massico de liquido que sai do tanque é representado pela equacao de uma

valvula, denominada Va;, dada por
mrs,out(t) = 2. K4/ prAPL(t) (4.6)

onde

zp, € a abertura da valvula de liquido do separador, (0 — 100%).
K4 ¢ um parametro de ajuste do modelo.

APyp(t) é a variagao de pressdo na vélvula, (N/m?).

Na equagao (4.6) a variagdo da pressao ¢ igual a
APL(t) = Pori(t) — Porz (4.7)

onde
Pors ¢ a pressao a jusante de Vay, (N/m?).
Pori(t) é a pressao & montante de Vay, (N/m?).

A pressao Pori(t) é obtida por
Pori(t) = Pei(t) + gprN(t) (4.8)

onde Pg(t) é a pressdao do gés dentro do separador, (N/m?).
Substituindo a equa¢do (4.8) na equagao (4.7) e o resultado na equagao (4.6) tem-se

que o fluxo méassico de liquido que sai através da valvula Va, é

mLs,out(t) = ZLK4\/pL [PGI (t) —+ gpLN(t) — POLQ]. (49)

Por fim, substituindo a equagao (4.9) na equagao (4.5) tem-se que a varia¢ao do nivel

de liquido dentro do separador é igual a

: 2 (s = p
N(t) = QH:jJLSN(t() [3rsji(2\)7(t)] [mLS,in(t) — 20 K4\/pr[Pe1(t) + gprN(t) — Pora]|. (4.10)
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4.2.4 Modelagem da Fase Gasosa

Na modelagem da fase gasosa inicialmente considera-se a equacao dos gases ideais

onde
Vas(t) = Ve — Vis(t)

¢ o volume do gés dentro do separador, (m?).
Vs é o volume do separador, (m?).
Vis(t) € o volume de liquido dentro do separador, (m?).
Seja
_ Mgs(t)

MWeq

o nimero de moles do gas (quantidade quimica), (kmol).

MW é o peso molecular do gés, (kﬁfol).
R é a constate universal dos gases ideais, (8314—2—).
T & a temperatura, (K).
Substituindo Vgs(t) e n na equagao (4.11) e isolando Mgs(t) obtém-se que a massa

de gés dentro do vaso é

_ Pai(t) (Vs — Vis(t)) MWe

M = 4.12
as(t) RT (4.12)
Substituindo a equagao (4.12) em (4.2) permite encontrar
d RT
— | Pe1(t)(Vs — Vis(t))] = inll) — out (¢ 4.13
i Lo (Vs = Vis()] = ga=lmesin(t) = mas.ou(t)] (4.13)
fazendo ® = MR—MT,G e desenvolvendo a equacao (4.13) tem-se que a
. P .
Pei(t) = [mes,in(t) — masout(t)] + Pa1(t)Vis(t)

(Ve = Vis(t))
onde a variagao de volume no vaso é
. 1
VLs(t) = p_ [ngm(t) - mLS,Out(t)] . (414)
L
Entao, substituindo a equagao (4.14) em (4.13) obtém-se que a varia¢do de pressao
dentro do vaso é

_ PP [Mmeas in(t) — mas.out(t)] + Pai(t) [mrsin(t) — misou(t)]
pr(Vs — Vis(t)) '

O fluxo massico de géas que sai do tanque é representado pela equagao de uma valvula,

Pei(t) (4.15)

denominada Vas, dada por

mggom(t) = ZgKg)\/ pg(t)Apg(t) (416)
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onde

2 € a abertura da valvula de gas do separador, (0 — 100%).

K5 é um parametro de ajuste do modelo.

APg(t) é a variagao da pressao do gas na véalvula Vay, (N/m?).
pc(t) é a densidade do gés, (kg/m?).

Na equagao (4.16) a variagdo da pressao na valvula é dada por
APg(t) = Pei(t) — Pao (4.17)

onde Pgo ¢ a pressao a jusante da valvula Vay, (N/m?).
Substituindo a equacao (4.17) em (4.16) tem-se que o fluxo méssico de gas através da

valvula é

mggmt(t) = ZgKg)\/pg(t)(PGl (t) — PGQ). (418)

Por fim, substituindo as equagoes (4.18) e (4.9) na equacao (4.15) tem-se que a variagao

de pressao dentro do separador é dada por

Par(t) = {p1® [masin(t) = 26Ks5y/p6 () Por() — Par) | +
(4.19)

Per(t) [mesan(t) = 21 Ka/pr(Pen() + 9peN (@) — Pora)| | /o1 (Vs = Vis(®)).

Portanto, as equagoes (4.10) e (4.19) representam, respectivamente, a dindmica do
nivel de liquido e da pressao do gas dentro do vaso, compondo um modelo dinamico para

um separador cilindrico horizontal bifasico.

4.3 Procedimento de Sintonia

Para a realizacao da simulacao do modelo do separador cilindrico horizontal bifasico ini-
cialmente devem ser encontrados seus parametros de sintonia, K, na equagao (4.9) da
valvula Vay, e K5 na equagao (4.18) da valvula Vas, tais parametros representam as cons-
tantes das valvulas. Considerando que o modelo utilizado para o separador é um modelo
nao-linear, para a determinacao destes parametros, utilizou-se um importante conceito
no tratamento de sistemas nao-lineares, o conceito de ponto de equilibrio [49,89,90]. Um
ponto x = z* é denominado ponto de equilibrio de um sistema nao-linear se possuir a
propriedade de que, sempre que, o estado do sistema iniciar em z* permanecerd em x*
por todo o tempo futuro [49].

Como nesta se¢ao deseja-se mostrar a dinamica do regime de fluxo sem golfadas e com
golfadas dentro do separador determinou-se um ponto de equilibrio para este modelo, de
modo que o sistema permaneca em equilibrio neste ponto por todo o tempo futuro, entao

os seus parametros de sintonia sdo calculados a partir das equagoes (4.9) e (4.18). A
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seguir é detalhado o procedimento para a obtengao dos parametros de sintonia do modelo
do separador cilindrico horizontal bifasico.
O ponto de equilibrio em um sistema de equagoes diferenciais ordinarias (EDQ’s)

nao-lineares é encontrado fazendo

entao, para encontrar o nivel e a pressao de equilibrio para o modelo do separador, partindo

das equacoes (4.10)-(4.19), tem-se que
N(t) =0, (4.20)
Pai(t) = 0. (4.21)
Da equagao (4.20) é encontrado que
mrs,in(t) = mrseu(t),

ou seja,

ngm(t) = ZLK4\/pL[PG1(t) + gpLN(t) — POLQ] (4.22)

Neste momento, para o calculo do parametro de ajuste Ky, algumas hipdteses sao

feitas:

e O sistema encontra-se em equilibrio no nivel de liquido igual a L = 0,75 m, isto
é, na metade do tanque, e na pressao do gés igual a Pg; = 50 x 10° N/m?, que é
igual a pressao Py usada no trabalho de Storkaas [8] apds a valvula Z no topo da

tubulacao ascendente.

e O fluxo massico de liquido que entra no separador mpg;,(t) é considerado igual ao
fluxo méssico médio de liquido que sai através da valvula Z no trabalho de Storkaas,

ou seja, mrs, = 8,64 kg/s.

e A abertura de equilibrio para a valvula de liquido do separadorVa;! é determinada

igual a z7, = 50%.

LA vélvula Va; possui comportamento ndo-linear quando sua abertura é variada durante a realizacdo
das simulagoes, conforme sua equacdo (4.9). Com a diminui¢do da abertura z;, ocorre uma alteragao em
mrs,out(t), tanto devido a mudanca do valor de zr,, quanto devido ao aumento no nivel de liquido N(t)
dentro do vaso, pois o sistema sai da condicao de equilibrio considerada. Com o aumento da abertura de
zr, também ocorre uma alteracdo em mrg out(t), tanto devido a mudanca do valor de zr, quanto devido
4 diminuic¢ao no nivel de liquido N (¢) dentro do vaso, pois do mesmo modo o sistema sai da condic¢do de
equilibrio considerada. O mesmo ocorre para a valvula de gas. O comportamento destas valvulas seriam
lineares apenas se o nivel de equilibrio e a pressao do gas fossem consideradas para todas as aberturas de
valvulas iguais a N(t) = 0,75 m e Pg1(t) = 50 x 10° N/m?.
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Substituindo estes valores na equagao (4.22) é encontrado que

B 17,28
V3T x 108 — 750 X Pora

Ky

(4.23)

Da equagdo (4.23) observa-se que o parametro de sintonia depende da pressao® Pora,
que é a pressao ap6s a valvula Va; de liquido do separador desconhecida neste processo.
Durante a realizacao das simulacoes foram utilizados diferentes valores para a pressao
Pors com resultados satisfatorios. Entao, optou-se por uma pressao proxima a pressao
Py = 50 x10° N/m? usada no trabalho de Storkaas apos a valvula z no topo da tubulagio
ascendente, ja que os modelos serao acoplados. Portanto, foi escolhido Pors = 49 x 10°
N/m? e encontrado que K, = 0,002.

Para o célculo do parametro K partiu-se da equacao (4.21) sendo encontrado

pLPmesin(t) — mas.out(t)] + Por(t)[mrs,in(t) — mrseu(t) = 0.

Considerando as mesmas hipoteses feitas para o célculo do parametro K4 e o valor

encontrado para Ky, tem-se que

mgsﬂ'n(t) = ZG'K5 \/pg(t) (PGl(t) — PG2) (4.24)

Neste momento, para o calculo do parametro de ajuste K5, algumas hipoteses sao

feitas:

e O fluxo massico de géas que entra no separador megs.in(t) é considerado igual ao fluxo

massico médio de gas que sai através da valvula Z no trabalho de Storkaas, ou seja,
mrsn = 0,362 kg/s.

e A abertura de equilibrio para a valvula de gas do separador é determinada igual a
ZG = 50%

e A densidade do gas é igual a densidade média do gas na tubulacdo pg(t) = 73
kg/m3.

Substituindo estes valores na equagao (4.24) é encontrado que

B 0,724
V36 x 107 — T3P

K

Da equagao (4.24) observa-se que o parametro de ajuste depende da pressao Pgo, que
é a pressao ap0s a valvula Vas de gas do separador desconhecida neste processo. Du-

rante as simulacoes foram utilizados diferentes valores para a pressao Pgo com resultados

2 As pressoes ap6s as valvulas de liquido e gas do separador sdo, na prética, oriundas dos equipamentos
posteriores ao vaso no processo. Como esses equipamentos nao sao considerados no trabalho, tais pressoes

sao assumidas como constantes.
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satisfatorios. Entdo, optou-se por uma pressao proxima a pressao Py = 50 x 10° N/m?
usada no trabalho de Storkaas, ja que os modelos serao acoplados. Portanto, foi escolhido
Pgy = 49 x 105 N/m? e encontrado que K5 = 0,0003.

Os parametros de sintonia sao apresentados na Tabela 4.1

Tabela 4.1: Parametros de sintonia do modelo do separador.
Ky | K
0,002|0,0003

4.4 Simulacoes e Analise dos Resultados

Nesta secao sao apresentados os resultados das simulacoes realizadas na ferramenta ma-
tematica MATLAB [87] da dinamica do modelo para o separador cilindrico horizontal
bifasico. As dimensoes do tanque foram obtidas a partir de um separador apresentado no
trabalho de Miranda et al. [39]. O novo separador possui comprimento igual a Hy; = 4,5
m e diametro igual a Dy = 1,5 m, seu volume ¢ V, = 8 m?; a determinacio das di-
mensoes do separador é detalhada na Secao E.2 do Apéndice E. E importante destacar
que a golfada é simulada a partir da implementagao do modelo dinamico simplificado de
Storkaas (Capitulo 3), e que nos resultados destas simulagoes os modelos da tubulagao e
do separador nao estao acoplados.

Para a simulagao do modelo do separador cilindrico horizontal bifésico consideram-se

os mesmos cenarios de simulagoes definidos no Capitulo 3.
1. Fluxo sem golfada: abertura da valvula em 12% (i.e., z = 12%).
2. Fluxo com golfada: abertura da valvula em 18% (i.e., z = 18%).
3. Fluxo com golfada severa: abertura da valvula em 50% (i.e., z = 50%).

Os fluxos massicos de liquido mp, pu(t) € gas meaout(t) que entram no separador sao
obtidos dos resultados das simulagoes apresentados no Capitulo 3 (ver Figura 3.6). Para
o separador, no inicio das simulacgoes, considera-se o nivel de liquido e a pressao do
gds iniciais, respectivamente, iguais a Lo(0) = 0,75 m e Pgio(0) = 50 x 10° N/m?; as
aberturas das valvulas Va; e Vay iguais a z;, = zg = 50%; e as pressoes a jusante das
valvulas Pors = 49 x 10° N/m? e Pgy = 49 x 105 N/m?.

Na Figura 4.2 sao apresentados as varia¢oes do nivel de liquido N(t), na Figura 4.3 as
variagoes da pressao do gas Pgi(t) dentro do separador, e na Figura 4.4 sao mostradas as
variagoes dos fluxos massicos de liquido m g out(t) € gas mas.out(t) que saem do separador

para todos os cenarios simulados.
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Figura 4.4: Variacoes dos fluxos massicos dos fluidos (liquido mpg out(t) € gas mas,out(t)) que

saem do separador com abertura z em (a) 12%, em (b) 18% e em (c) 50%.

Observa-se que o nivel torna-se estavel quando a abertura da valvula no topo da
tubulagao ascendente é igual a 12% (i.e, sem golfadas), e oscilatorio quando ha a ocorréncia
do regime de fluxo com golfadas no processo, i.e, z = 18% e z = 50%. Observa-se que
quando ha a ocorréncia de golfadas no separador os fluxos na sua saida sao oscilatorios
para os equipamentos a jusante do processo, tais fluxos sao responsaveis por perturbacoes
na producao de petroleo.

Sao apresentadas na Tabela 4.2 as médias do nivel de liquido, da pressao do gés,
e dos fluxos maéssicos dos fluidos (liquido e gas) na entrada e na saida do separador,
durante a simulagao para z = 12 (%), mostrando que o sistema encontra-se em equilibrio.
Observando os resultados para z = 18% e z = 50% constata-se que o nivel médio de
liquido esta um pouco abaixo de L = 0,75 m (i.e., metade do tanque) e a pressao média
de gas no vaso um pouco acima da pressio média Pg; = 50 x 10° N/m?. Isto ocorre
por causa da dinamica do sistema, pois na média esta saindo uma quantidade de gas um
pouco inferior a que esta entrando, portanto acarretando um pequeno aumento médio na
pressao do gas dentro do vaso, e consequentemente diminuindo o nivel de equilibrio de

liquido no separador.
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Tabela 4.2: Valores médios das variaveis do modelo.

70

2 (%)|L(t) (m)| Po1(t) (N/m?)|mps,n(t) (kg/s)|miseu(t) (kg/s)masin(t) (kg/s)|mas.ou(t) (kg/s)
12 | 0,75 50 x 10° 8,6395 8, 6360 0,3615 0,3618
18 | 0,715 | 50,1 x 107 8,6198 8, 6334 0, 3630 0,3617
50 | 0,655 | 51,3 x 10° 8,6544 8, 6652 0, 3644 0,3613

4.5 Conclusoes

Separadores cilindricos horizontais, em plataformas de producao de petroleo, sao respon-
saveis pela separagao dos componentes do fluxo multifasico (gas-liquido) que escoam dos
pocos no fundo do mar até as plataformas de producao na superficie. Devido as caracte-
risticas do escoamento e as condicoes operacionais do sistema estes vasos estao sujeitos a
severas variagoes de fluxo na sua entrada (i.e., golfadas) que ocasionam diferentes prejuizos
a producao de petroleo.

Considerando as estratégias encontradas na literatura para minimizar, ou evitar a
golfada em um sistema tubulagao-separador, as mais promissoras sao aquelas que abor-
dam estratégias de controle com realimentagao. Estas estratégias de controle podem ser
aplicadas nas consequéncias da golfada, ou seja, nas valvulas por onde sai o liquido dos
separadores; em suas causas no caso da golfada ser muito severa, isto ¢, na valvula locali-
zada no topo da tubulacao ascendente. Tais estratégias também podem ser aplicadas no
sistema integrado, em mais de uma valvula simultaneamente.

Neste capitulo foi investigado um modelo matematico para um separador cilindrico
horizontal bifasico. E importante destacar que o objetivo final desta modelagem é o
acoplamento entre o modelo utilizado para o vaso de separacao, com o modelo dinamico
simplificado de Storkaas, assim obtendo um modelo que representa a dinamica da golfada
no sistema tubulacao-separador para aplicacao de novas estratégias de controle no sistema
de modo integrado.

O modelo para o tanque ¢ um modelo nao-linear com duas variaveis de estado, isto é,
o nivel de liquido e a pressao do gés dentro do vaso. Este modelo possui dois parametros
de sintonia K, e K35, respectivamente, na equacao da valvula Va; e na equacao da valvula
Vay. Para encontrar os parametros de sintonia e realizar as simulacoes foram consideradas
uma condicao de equilibrio dentro do vaso, e um novo separador dimensionado a partir de
um tanque encontrado na literatura [39]. Em seguida, foram apresentados os resultados
das simulagoes considerando 3 (trés) cenarios: sem golfada z = 12%, com golfada z = 18%,
e com golfadas severa z = 50%. Observou-se dos resultados das simulacoes, conforme o
previsto, a descricao do regime de fluxo sem golfadas e com golfadas dentro do separador.

E importante destacar que também foram realizadas simulacoes, que nao fazem parte
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deste texto, considerando separadores de dimensoes menores e maiores que o tanque
utilizado, sendo obedecido a proporcionalidade que existe entre as dimensoes 3 : 1. Como
esperado, os resultados obtidos descreveram de modo satisfatorio o regime de fluxo sem
golfadas e com golfada no separador, porém verificou-se que é necessario escolher um
tanque que represente de forma adequada o processo, ou seja, nem pequeno demais, que
encha ou esvazie rapidamente, nem grande demais, de modo que as variacoes de nivel e
pressoes sejam insignificantes.

Finalmente, conclui-se que o modelo investigado para o separador cilindrico horizontal
bifasico descreve adequadamente a dinamica de um regime de fluxo estavel e de um
regime de fluxo com golfadas dentro do vaso, portanto o objetivo final da modelagem foi
alcancado. A seguir sera apresentado o acoplamento entre o modelo dinamico simplificado
de Storkaas e o modelo do separador cilindrico horizontal bifasico resultando em um
modelo que representa a dinamica da golfada para um tubulacao-separador na industria

de petroleo.



Capitulo 5

O Modelo Dinamico para uma

Tubulacao-Separador sob Golfadas

5.1 Introducao

Neste capitulo é apresentado o resultado do acoplamento entre o modelo dinamico de Stor-
kaas para uma tubulagao sujeita ao regime de fluxo com golfadas, apresentado no Capitulo
3, e o modelo do separador cilindrico horizontal bifasico apresentado no Capitulo 4. Esta
integracao ocorre através de uma relacao de pressao, ou seja, a pressao do gas dentro do
vaso agora é considerada a pressao apoés a valvula Z no topo da tubulagao ascendente. O
novo modelo é denominado modelo dinamico para um sistema tubulacao-separador e for-
nece um ambiente adequado para aplicacoes e simulacoes de novas estratégias de controle
no problema da golfada na industria de petroleo [56].

O presente capitulo estd organizado como segue. Na Secao 5.2 sao apresentadas as
hipoteses da modelagem e em seguida as equacoes resultantes do acoplamento dos mode-
los. Na Secao 5.4 sao realizadas simulagoes do modelo em malha aberta e a andalise dos
resultados. Na Secao 5.5 é realizada a analise da sensibilidade do modelo. Por fim, na

Secao 5.6 sao apresentadas as conclusoes.

5.2 Descricao do Modelo Dindmico para uma Tubulagao-

Separador

Nesta secao é apresentado o acoplamento entre o modelo dinamico simplificado de Storkaas
e o modelo do separador cilindrico horizontal bifasico, resultando no modelo dindmico para
um sistema tubulacao-separador. Nas Figuras 5.1 e 5.2 sao apresentadas, respectivamente,

as ilustracoes da tubulacao-separador com a golfada em formacao, e com o regime de fluxo

72
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sem golfadas.
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Figura 5.1: Tlustracao da tubulagao-separador com a golfada em formagao.
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Figura 5.2: Tlustracdo da tubulagao-separador com o regime de fluxo sem golfada.

Nas proximas secoes sao apresentadas as hipoteses e as equacoes do modelo dinamico

para um sistema tubulacao-separador.

5.2.1 Hipoteses

O modelo dinamico para um sistema tubulacao-separador possui as hipoteses de mo-
delagem do modelo dinamico simplificado de Storkaas apresentadas no Capitulo 3, em
conjunto com as hipoteses de modelagem do modelo para o separador cilindrico horizontal

bifasico apresentadas no Capitulo 4 adicionadas da hipdtese abaixo.

H1: O separador esta conectado a tubulacao através de uma relacao de pressao, ou seja,
a pressao do gas dentro do separador é considerada a pressao apos a valvula Z no

topo da tubulagao ascendente.
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5.2.2 Equacgoes do Modelo

O modelo dinamico para um sistema tubulacao-separador é formado por um conjunto
de 5 (cinco) equagdes diferenciais nao-lineares, onde as equagoes (5.1)-(5.3) descrevem a

dindmica da tubulacdo, e as equagoes (5.4)-(5.5) descrevem a dindmica do separador:

ML(t) = mL,m — mLput(t) (51)
Mey (t) = ma,in — me(t) (5.2)
MG2(t) =Mma (t) - mG,out(t> (53)

ooy Vi (s — N(t))?
N = SN ) Bro — 2N
_ pL(I)[mG,out(t) - mGS,out(t)] + PGl(t) [mL,out(t) - mLS,out(t)]

prVs — Vis(t)] '

t)] [mL,out(t) - mLS,out(t)] (54)

Pe(t) (5.5)

onde

M, (t) é a variacio da massa de liquido da tubulacio em relacdo ao tempo, (kg/s).
MGl(t) é a variacao da massa de gas na secao de alimentagao da tubulacao em relagao ao
tempo, (kg/s).

Megs(t) € a variacio da massa de gas no topo da tubulacio em relagio ao tempo, (kg/s).
N(t) é a variacio do nivel de liquido no separador, em relacio ao tempo, (m/s).

P (t) é a variacio da pressao do gas no separador, em rela¢io ao tempo, (N/m?s).
M, (t) & a massa de liquido no ponto-baixo da tubulagao, (kg).

Mg (t) é a massa de gas na segao de alimentagao da tubulagao, (kg).

Mo (t) é a massa de gas no topo da tubulacao ascendente, (kg).

N(t) é o nivel de liquido dentro do separador, (m).

Pg(t) é a pressao do gés dentro do separador e a pressiao apos a valvula Z, (N/m?).
m.in ¢ 0 fluxo massico de liquido que entra na tubulacao, (kg/s).

me.in(t) € o fluxo massico de gas que entra na tubulagao, (kg/s).

mrout(t) € o fluxo massico de liquido que sai da tubulacdo através da valvula Z e entra
no separador, (kg/s).

Me.out(t) ¢ 0 fluxo massico de gas que sai da tubulagao através da valvula Z e entra no
separador, (kg/s).

mea1(t) é o fluxo méssico de gas interno na tubulagao que flui do volume Vi para o volume
Vea(t), (kg/s).

mrs.out(t) € o fluxo massico de liquido que sai através da valvula Va, do separador, (kg/s).
meas,out(t) € o fluxo massico de gas que sai através da valvula Vay do separador, (kg/s).
rs € o raio do separador, (m).

Hj4 é o comprimento do separador, (m).

pr ¢ a densidade de liquido, (kg/m3).
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Vs ¢ o volume do separador, (m?).
Vis(t) é o volume de liquido no separador, (m?).
¢ = % ¢ uma constante.
G

R é a constante universal do gases ideais (8314 —2—).
T é a temperatura no sistema, ().
MWy é o peso molecular do gas, (kg/kmol).

O fluxo massico da mistura M, out(t) que sai da tubulac¢ao para o separador é deter-

minado através da equacao simplificada da valvula Z, dada por

mmiz,out(t) =zK, \/pT(t) [Pa(t) — P (1)) (5.6)

onde

z é a abertura da valvula, (0 — 100%).

K1 é um parametro de sintonia do modelo.
pr(t) é a densidade na valvula, (kg/m?).

Pg(t) é a pressao do gés dentro do separador, (N/m?).

Considerando o resultado apresentado na equacao (5.6), é possivel obter respectiva-

mente o fluxo maéssico de liquido
M,out(t) = o () Minia,out (t) (5.7)
e o fluxo méssico de gas
M@ out(t) = [1 — af' (1) Mimia out (T) (5.8)

que saem através da valvula Z e entram no separador, onde o'(t) é a fracao de liquido
na valvula e pode ser calculado conforme equacao (D.16) no Apéndice E.

O fluxo méssico de liquido e de gés que saem do separador através das valvulas Va, e
Vay sdo representados, respectivamente, pelas equagoes (4.9) e (4.18) no Capitulo 4. Cabe
ressaltar que os modelos matematicos da tubulacao e do separador cilindrico horizontal
bifasico sao acoplados através de uma relagdo de pressao. Neste caso, a pressao Pgi(t)
que é a pressao do géas dentro do vaso é considerada a pressao apos a valvula Z no topo da
tubulacao ascendente, ou seja, neste novo modelo a pressao ap6s a valvula Z é variavel,
ja no modelo dinamico simplificado de Storkaas, onde nao é considerada a dindmica do
separador, esta pressao ¢ considerada constante (o acoplamento pode ser verificado através
da comparagao entre as equagoes (3.5) no Capitulo 3 e (5.6) neste capitulo). A seguir sao

apresentados os resultados das simulacoes.
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5.3 Procedimento de Sintonia

O procedimento para a realizacao da sintonia deste modelo foram os mesmos considerados
tanto para o modelo dinamico simplificado de Storkaas da tubulacao, apresentado na
Secao 3.4 do Capitulo 3; e para o separador cilindrico horizontal bifasico, apresentado na
Secao 4.3 do Capitulo 4. Nesta sintonia e simulacoes foram utilizados os parametros do
estudo de caso realizado no simulador de fluxo multifasico OLGA [8] para a tubula¢ao, em
conjunto com os parametros do separador dimensionado a partir do trabalho de Miranda
et al. [39]. As pressoes ap6s as valvulas Va; e Vay sdo constantes e escolhidas iguais a
Pors =49 x 10° N/m? e Pgy = 49 x 105 N/m?.

E importante destacar que a escolha adequada das pressdes Pors € Pao sdo determi-
nantes para a ocorréncia da golfada no sistema. Considerando que os dados utilizados
sao obtidos a partir do estudo de caso realizado no simulador OLGA [8], no trabalho de
Storkaas a pressao Py apos a valvula Z no topo da tubulacao ascendente influéncia direta-
mente na ocorréncia da golfada. Através de simulacoes do modelo dinamico simplificado
de Storkaas foi observado que com um aumento desta pressao em torno de 10% o ponto
de ocorréncia da golfada altera para z = 15%. Foram realizadas simulac¢oes diminuindo
Py também em torno de 10%, observou-se que a golfada ocorreu no sistema em z = 10%,
mais detalhes dos resultados dessas simulacoes podem ser encontrados em Sausen e Bar-
ros |60]. Por este motivo, as pressoes apds o separador foram escolhidas proximas a
pressao utilizada por Storkaas |8 apds a valvula Z no topo da tubulagao ascendente, com
o objetivo de garantir a ocorréncia da golfada na tubulagao.

Os parametros de sintonia encontrados sao mostrados na Tabela 5.1.

Tabela 5.1: Parametros de sintonia para o modelo dinamico de um sistema tubulacao-

separador.

¥ Kl K2 K3 K4 K5
2,5510,0050,8619|1,2039 0,002 |0,0003

5.4 Simulacoes e Analise dos Resultados

Nesta secao sao apresentados os resultados das simulacoes realizadas na ferramenta ma-
tematica MATLAB [87] do modelo dinamico para um sistema tubulagao-separador. Ini-
cialmente sao calculados os parametros de sintonia do modelo, ou seja, K; na equacao
(3.5) da valvula Z , K, na equagao (3.11) da velocidade interna do gas, K3 e ¢ na equagao
(3.12) de carregamento, K4 na equagao (4.9) da valvula Va;, e K5 na equagao (4.18) da

valvula Vas.
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Para a simulagao do modelo do sistema tubulacao-separador sob regime de fluxo com

golfadas consideram-se os mesmos cenarios de simulacoes definidos no Capitulo 3.

1. Fluxo sem golfada: abertura da valvula em 12% (i.e., z = 12%).
2. Fluxo com golfada: abertura da valvula em 18% (i.e., z = 18%).

3. Fluxo com golfada severa: abertura da valvula em 50% (i.e., z = 50%).

Para o separador, no inicio das simulacoes, considera-se o nivel de liquido e a pressao
do gés iniciais, respectivamente, iguais a Lo(0) = 0,75 m e Pg10(0) = 50 x 10> N/m?; as
aberturas das valvulas Va; e Vay iguais a z;, = zg = 50%; e as pressoes a jusante das
valvulas Poro = 49 x 105 N/m? e Pgy = 49 x 10° N/m?. As dimensdes do vaso sao as
mesmas utilizadas no Capitulo 4, Secao 4.4.

Na Figura 5.3 sdo apresentadas as varia¢oes das pressoes na tubulacao Py (t) e Pa(t),
e na Figura 5.4 sao mostrados os fluxos massicos de liquido mp o (t) € gas me oue(t) que

saem da tubulacao e entram no separador para todos os cenarios simulados.
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Figura 5.3: Variagoes das pressoes na tubulacao com abertura da valvula z em (a) 12%, em (b)
18% e em (c¢) 50%.

Comparando os resultados encontrados considerando o sistema acoplado, com os re-
sultados obtidos considerando apenas a dinamica da tubulagao (ver Figura 3.5 e 3.6 no
Capitulo 3), observa-se que com o acoplamento e consequentemente a pressao apos a val-

vula Z no topo da tubulacao ascendente variante, com z = 12% as pressoes na tubulacao
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e entram no separador com abertura da valvula z em (a) 12%, em (b) 18% e em (c) 50%.

e os fluxos massicos que entram no separador alcancam a estabilidade com maior rapidez;
com z = 18% e z = 50% as pressoes e fluxos massicos sao menos oscilatorias e possuem
menor amplitude. Através de simulacoes foi verificado que com a adicao do separador a
tubulagao a golfada aconteceu na abertura da valvula em 18% (i.e., z = 18%).

Nas Figuras 5.5, 5.6 e 5.7 sao apresentados respectivamente as variagoes do nivel de
liquido N (t), da pressao do gas Pg1(t) dentro do separador, e os fluxos massicos de liquido
mrs.out(t) € gas mas.out(t) que saem do vaso, para todos os cenarios simulados.

Considerando o nivel de liquido e a pressao do gas dentro do separador observa-se
que em ambos as oscilagoes sao menores que as encontradas no separador quando os
sistemas nao estao acoplados, que a golfada com a adicao do separador foi de menor
intensidade, isto é, com menor amplitude e maior periodo (ver as Figuras 4.3 e 4.4 do
Capitulo 4). Verifica-se, por exemplo, que com z = 18% ocorreram 11 golfadas em 150
min de simula¢do no separador para o sistema sem acoplamento (ver Figura 4.2 (b)),
ou seja, uma golfada a cada 13,5 min, ja no sistema acoplado é observada 9 golfadas
no mesmo intervalo de tempo, isto ¢, uma golfada a cada 17 min (ver Figura 5.5 (b))
com picos de vazao de liquido em torno de 11 kg/s e picos de vazao de gas de 0,43
kg/s no separador (ver Figura 5.7 (b)). Considerando a abertura de z = 50% no sistema
sem acoplamento ocorreram 21 golfadas em 150 min de simulagao, ou seja, uma golfada a

cada 7 min (ver Figura 4.2 (c)), ja no sistema acoplado é observada 13 golfadas no mesmo
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Figura 5.6: Variagoes das pressoes no separador com abertura z em (a) 12%, em (b) 18% e em

(¢) 50%.

intervalo de tempo (ver Figura 5.5 (¢)), isto é, uma golfada a cada 11,5 min com picos

de vazao de liquido em torno de 14 kg/s e de gas em torno de 2 kg/s dentro do separador
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com abertura da valvula z em (a) 12%, em (b) 18% e em (c) 50%.

(ver Figura 5.7 (c)).

Sao apresentadas na Tabela 5.2 as médias do nivel de liquido, da pressao do gés,
e dos fluxos maéssicos dos fluidos (liquido e gas) na entrada e na saida do separador,
durante a simulagao para z = 12 (%), mostrando que o sistema encontra-se em equilibrio.
Observando os resultados para z = 18% e z = 50% constata-se que o nivel médio de
liquido esta um pouco abaixo de L = 0,75 m (i.e., metade do tanque) e a pressao média
de gas no vaso um pouco acima da pressio média Pg; = 50 x 10° N/m?. Isto ocorre
por causa da dinamica do sistema, pois na média esta saindo uma quantidade de gas um
pouco inferior a que estd entrando, portanto acarretando um pequeno aumento médio na
pressao do gas dentro do vaso, e consequentemente diminuindo o nivel de equilibrio de

liquido no separador.

Tabela 5.2: Valores médios das variaveis do modelo.

2 (%)|L(t) (m)|Pa1(t) (N/m?)|mrs,in(t) (kg/s)|mLs.out(t) (kg/s)|mas,in(t) (kg/s)|maseut(t) (kg/s)
12 | 0,75 50 x 105 8,6397 8,6361 0,3615 0,3618
18 | 0,72 | 50,04 x 10 8,633 8,637 0,3625 0,3621
50 | 0,66 | 50,15 x 10° 8,6163 8,6329 0,3704 0, 3686
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5.5 Andalise da Sensibilidade

Define-se a analise da sensibilidade de um sistema através da quantificacao da variagao do
seu modelo dada uma mudanca nos seus parametros, ou seja, a sensibilidade [49,91,92] é

definida como uma relacao entre um vetor de parametros do modelo
T
a = [Oél Qo ... Oé,«i|

e um vetor de comportamento dinamico do sistema

c=[a e .. a].

O vetor de parametros a pode ser decomposto como a combinacao linear de outros
dois vetores, isto é,

a=qay+ Aa

onde
Qg sao os valores nominais dos parametros;
A« sao as variagoes em torno de ag.
Do mesmo modo a decomposi¢ao pode ser realizada com o vetor que representa o

comportamento dinamico do sistema (, isto é,

¢ =G+ A

onde
(o sao os valores nominais do comportamento dinamico do sistema,;
A( sao as variagoes em torno de (.

Por conseguinte, é possivel realizar a analise da sensibilidade partindo-se de um ponto
de operagao nominal («ayg, () e verificando-se quais alteragoes Ao nos parametros geram
variagoes A no comportamento dindmico do sistema.

O modelo dinamico para uma tubulacao-separador, apresentado neste capitulo, possui

6 (seis) parametros de sintonia compondo o seguinte vetor a
T
Oé:|:g0 Kl Kg K3 K4 K5] (59)

onde seus valores nominais sao apresentados na Tabela 5.1. O vetor ¢ que caracteriza o

comportamento dinamico do sistema é dado por

C=[ A Pt) mioul®) meoul®) Parl®) N@O) misoult) masoe®) | - (610

A andlise da sensibilidade é realizada considerando os vetores apresentados nas equa-
¢oes (5.9) e (5.10), aplicando a seguinte metodologia: inicialmente é escolhido um dos

parametros de sintonia do vetor « (e.g., K1), entdo altera-se sucessivamente o valor do
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mesmo em cada uma das simulagoes considerando-se todos os demais parametros (i.e., @,
K, K3, K4 e K5) com seus valores nominais (i.e., referéncia), e finalmente sao analisa-
dos os resultados destas simulacoes verificando quais alteragoes ocorrem nos parametros
que representam o comportamento dindmico do sistema (i.e, vetor ). As simulagoes
sao realizadas na ferramenta matematica MATLAB [87], e para todos os casos simulados
considera-se primeiramente a abertura da valvula z = 12% (i.e., fluxo sem golfada), e
posteriormente z = 20% (i.e., fluxo com golfada).

Inicialmente variou-se o parametro K; na equacao da valvula Z no topo da tubulacao
ascendente, i.e. equagao (5.6). Observou-se para z = 12%, partindo de alteracoes do valor
nominal K7 = 0,005, que as curvas apresentam caracteristicas da curva principal com
oscilacoes amortecidas apenas quando o novo K estd muito proximo de 0,005, ou seja,
em K; = 0,004 e K1 = 0,006. Para valores superiores, como por exemplo K = 0,007 e
Ky = 0,008, as curvas apresentaram oscilacoes periddicas com caracteristicas diferentes
da curva principal. Para z = 20%, partindo de alteragoes do valor nominal K; = 0,005,
as curvas apresentam caracteristicas da curva principal com oscilagoes periddicas apenas
quando o novo K esta muito proximo de 0,005, ou seja, em K7 = 0, 006; para K; = 0,004
observou-se que a curva possui oscilagdes amortecidas (ver Figuras F.1-F.8 no Apéndice

Em seguida variou-se o parametro K, na equacao da velocidade do gés na tubulagao,
i.e., equacao (3.11). Observou-se, partindo de alteragoes do valor nominal Ky = 0, 8619,
que as demais curvas simuladas nao possuem as caracteristicas da curva principal com
oscilagoes amortecidas para z = 12% e com oscilagoes periodicas para z = 20%. As
curvas dos resultados das simulagoes para K, diferente do valor nominal sao amortecidas
de forma brusca (ver Figuras F.9-F.16 no Apéndice F).

Variando-se o parametro ¢ na equacao de carregamento de liquido na tubulagao,
i.e., equacao (3.12), observou-se para z = 12%, partindo de alteragoes do valor nomi-
nal ¢ = 2,55, que as curvas apresentam caracteristicas da curva principal com oscilagoes
amortecidas, quando o novo ¢ esta proximo de 2,55, por exemplo, em ¢ = 3. Quando
utiliza-se um valor que nao estd proximo do valor nominal, a curva apresenta oscilacoes
periodicas, ou é amortecida rapidamente. Para z = 20%, partindo do valor nominal
@ = 2,55, também verificou-se que as curvas possuem caracteristicas da curva principal
apenas para valores de ¢ proximos ao valor nominal (ver Figuras F.17-F.24 no Apéndice

Com a variagao do parametro K3 na equacao de carregamento de liquido na tubulagao,
i.e., equacao (3.12), observou-se para z = 12%, partindo de alteragoes do valor nominal
© = 1,2039, que as curvas apresentam caracteristicas da curva principal com oscilagoes

amortecidas quando o novo K3 esta proximo de 1,2039, por exemplo, em K3 = 1,5,
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para os demais casos simulados as curvas sao amortecidas bruscamente. Verificou-se para
z = 20%, partindo de alteracoes do valor nominal © = 1,2039, que todas as curvas apre-
sentaram caracteristicas diferentes da curva principal (ver Figuras F.25-F.31 no Apéndice

Na sequéncia variou-se o parametro K4 na equacao da valvula de liquido do separador,
i.e., equagao (4.9). Observou-se para z = 12% e z = 20%, partindo de alteragoes do valor
nominal de Ky = 0,002 para K4 = 0,0015 e entao para K, = 0,0025, que houveram
alteracoes na condicao de equilibrio do tanque, ou seja, o nivel de liquido no tanque
aumentou quando K foi reduzido, e diminuiu quando K, foi aumentado (ver Figuras
F.33-F.39 no Apéndice F).

E por fim, variou-se o parametro K5 na equacao da valvula de gas do separador, i.e.,
equagao (4.18). Observou-se para z = 12% e z = 20%, partindo de alteracoes do valor
nominal de K5 = 0,0003 para K5 = 0,0002 e entao para K5 = 0,00035, que houveram
alteracoes na condigao de equilibrio do tanque, ou seja, o nivel de liquido no tanque subiu
quando K5 foi aumentado, e diminuiu quando Kj foi reduzido(ver Figuras F.41-F.47 no
Apéndice F).

A partir do resultado das simulacoes, apresentadas no Apéndice F, observa-se que, dos
parametros de sintonia simulados, o modelo foi mais sensivel as alteracoes nos parametros
K5 na equagao (3.11) da velocidade do gas e K3 na equagao de carregamento (3.12) de
liquido na tubulacao ascendente. Tais parametros influenciam diretamente na formagao
da golfada, pois devido as variagoes das pressoes entre a secao de alimentagao e o topo
(i.e., Pi(t) > P»(t)) ha alteracoes na velocidade do gas, gerando o fluxo com golfadas
na tubulagao. Verifica-se que as alteragdes destes parametros (i.e., Ky e K3) acarretam
mudangas significativas nos resultados das simula¢oes quando comparadas com as curvas
principais com os seus respectivos valores nominais. Ou seja, as novas curvas com outros
valores para estes parametros nao possuem caracteristicas da curva principal, pois nao ha
oscilacoes decrescentes que caracterizam o regime de fluxo sem golfadas ou oscilagoes pe-
riodicas que descrevem as golfadas, observam-se curvas que sao amortecidas bruscamente.
Exemplos disto sao apresentados nas Figuras 5.8 e 5.9, que ilustram respectivamente as
pressoes na segao de alimentacao Pj(t) e no topo da tubulagdo ascendente P,(t), para
z = 12% e para z = 20%, considerando variacoes no parametro de sintonia K,. E nas
Figuras 5.10 e 5.11, que ilustram respectivamente os fluxos massicos de liquido my, . (t)
e de gas ma out(t) que saem da tubulagao, para z = 12% e para z = 20%, considerando
variacoes no parametro de sintonia Ksj.

Observa-se, de modo geral, que os parametros de sintonia do modelo dinamico para
uma tubulagao-separador devem estar devidamente sintonizados para somente assim re-

presentarem coerentemente o regime de fluxo com golfadas, tanto na tubulagao como no
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separador.
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Kg -z = 12%.
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5.6 Conclusoes

Neste capitulo é apresentado o modelo dinamico para um sistema tubulagao-separador,
que constitui na primeira contribuicao deste trabalho, resultante do acoplamento entre, o
modelo dinamico simplificado de Storkaas que descreve uma tubulagao sujeita ao regime
de fluxo com golfadas apresentado no Capitulo 3 e o modelo utilizado para um separa-
dor cilindrico horizontal bifasico apresentado no Capitulo 4. Este acoplamento, ocorreu
através de uma relagao de pressao, ou seja, a pressao do géas no separador é considerada
a pressao apo6s a valvula Z no topo da tubulacao ascendente.

O principal objetivo do desenvolvimento deste modelo é a obtencao de um cenério
adequado para simulacoes de diferentes estratégias de controle em um sistema tubulagao-
separador que podem ser aplicadas de forma separada ou integrada, objetivando a reducao
dos efeitos da golfada na vazao de saida de liquido do separador. Considerando os resul-
tados das simulacoes com a mesma abertura da valvula Z localizada no topo da tubulacao
ascendente, observou-se que com o acoplamento do separador a tubulagao e a pressao apos
a valvula Z variante, a amplitude da golfada diminuiu, e o intervalo de tempo entre uma
golfada e outra aumentou, em relacao aquelas simuladas considerando a golfada apenas
na tubulacdo (Capitulo 3) e apenas do separador (Capitulo 4). Verifica-se, também, que
com a adigao do separador o ponto de operacao de ocorréncia da golfada foi alterado, ou
seja, passou de 13% para 18%.

Finalizando este capitulo foi realizada a anélise da sensibilidade do modelo proposto
com o objetivo de avaliar a variacao do seu comportamento dinamico a partir de altera-
¢oes dos seus parametros de sintonia. Observou-se a partir do resultado das simulagoes
que o modelo foi mais sensivel as variagoes dos parametros de sintonia K5 e K3 que com-

poem respectivamente a equagao da velocidade do gés e a equacao de carregamento de
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liquido na tubulagao, que influenciam diretamente na formacao do escoamento com gol-
fadas no sistema. Verificou-se que as curvas que representam o comportamento dinamico
do sistema com outros valores para K, e K3 diferentes dos valores nominais, nao possuem
caracteristicas da curva principal, pois nao h& ocorréncia de oscilagoes decrescentes que
caracterizam o regime de fluxo sem golfadas, ou a presenca de oscilagoes periddicas que
descrevem o fluxo com golfadas, por outro lado as curvas sao amortecidas de forma brusca.
Apos andlise dos resultados das simulagoes concluiu-se, de modo geral, que os parametros
de sintonia do modelo devem estar devidamente sintonizados para somente desta forma

representar adequadamente o regime de fluxo com golfadas no processo.



Capitulo 6

O Controlador de Erro-Quadratico

6.1 Introducao

O controlador de erro-quadratico [46-48| é formado por uma fun¢ao nao-linear cujo ganho
aumenta com a magnitude do erro de rastreamento e pode ser expresso matematicamente
por

ke(t) = k1 + kanile(?)]

onde ki é o ganho linear, kony € 0 ganho ndo-linear, e e(t) é o erro de rastreamento.
Quando ko = 0, 0 controlador é linear, mas quando konz # 0 0 controlador segue uma
funcao de lei quadratica.

Em plataformas de producao de petroleo que utilizam controle de nivel convencional
em tanques de producdo, quando grandes quantidades de fluidos (liquido-gas) entram no
separador, o nivel de liquido neste vaso aumenta afastando-se do setpoint. Na literatura
é sugerido utilizar controladores PI convencionais para controlar o nivel médio de liquido
dentro de tanques [41,46, 47,50, 52|, uma vez que através do ganho proporcional, este
controlador transfere o erro para a saida do processo fazendo com que a valvula de liquido
do separador mova-se proporcionalmente ao erro, assim mudando o fluxo de liquido na
saida, de modo que o nivel retorne ao setpoint rapidamente. Observa-se, em processos com
a especificacao de manter o nivel no setpoint, que quando a valvula de liquido na saida
do vaso detecta as mudancas bruscas no nivel (e.g., decorrentes de golfadas) a mesma
transfere estas perturbacoes para os demais equipamentos do processo.

Por outro lado, os efeitos das variag¢oes de fluxo no separador (e.g, aumento de nivel)
e na vazao de saida de liquido do vaso podem ser minimizadas pela troca do algoritmo
de controle PI convencional por um algoritmo de controle PI de erro-quadratico [47],
como pode ser verificado através do resultado de simulacoes apresentado no Capitulo
7. Com a aplicagao de um controlador de erro-quadratico em um processo de controle

de nivel em tanques observa-se que um pequeno desvio do nivel em relacao ao setpoint

87
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ocasiona uma pequena mudanca na valvula de liquido, deixando o fluxo de saida quase
inalterado. Entretanto, um grande desvio do setpoint ocasiona uma acgao de controle mais
eficaz [47,93] devido a lei de erro-quadratica, portanto prevenindo que o nivel de liquido
alcance um valor muito alto dentro do separador. O controlador de erro-quadratico tem o
beneficio de ocasionar taxas de fluxo mais estaveis para os instrumentos a jusante do vaso,
que as obtidas com o controle convencional, com melhoramento na resposta do processo
a diferentes tipos de mudancas de fluxo [47].

Em Liu et al. 93], um controlador PID de erro-quadratico é comparado com um con-
trolador PID do tipo fuzzy estruturado em paralelo [93|. E encontrado que o controlador
de erro-quadratico produz um sistema em malha fechada com amortecimento variavel em
relacao ao erro, sendo que quanto maior o erro do sistema mais eficaz serda sua acao de
controle [46]. Em Special Nonlinear PID Controllers [48| sao apresentados algoritmos
de controladores PI (Proporcional Integral) de erro-quadratico em série e em paralelo
usados em malhas de controle de nivel em tanques com diferentes objetivos de controle:
(1) movimentar a valvula de saida de liquido do vaso para manter o nivel no setpoint;
(2) minimizar o movimento da valvula de saida de liquido do separador e manter o nivel
dentro de uma banda (i.e., uma faixa onde o nivel pode oscilar entre um limite superior
e um limite inferior dentro do vaso). Também sao apresentados algoritmos de controle I
(Integral) de erro-quadrético em série e em paralelo que solucionam problemas ciclicos de
histerese em malhas de nivel.

Devido a natureza nao-linear o algoritmo do controlador de erro-quadratico nao pode
ser sintonizado usando técnicas convencionais. Para contornar este problema, é sugerido
na literatura o seguinte método para o calculo do ganho nao-linear do controlador de erro-
quadratico: calcula-se o ganho linear para um controlador convencional quando o nivel
do tanque encontra-se no valor maximo permitido. E determinado, entdo, que o ganho
para o controlador de erro-quadratico deve ser cerca de 50% maior do que o ganho do
controlador convencional. Usualmente este cilculo deve ser repetido para o nivel minimo
permitido, selecionando-se o mais alto dos dois ganhos encontrados [47].

Considerando-se que o controlador de erro-quadratico nao pode ser sintonizado usando
técnicas convencionais, e que apo6s revisao bibliografica nao foi encontrado um método de
sintonia fundamentado em leis matemaéticas, foi definido que o principal objetivo deste
capitulo seria o desenvolvimento de limites para o ganho nao-linear do controlador de
erro-quadratico baseado na teoria da estabilidade de Lyapunov [49]. Estes limites sdo
obtidos através da realizacao de dois procedimentos. O primeiro limite para o ganho nao-
linear é alcangado com base nos Teoremas de estabilidade de Lyapunov. O segundo limite
é obtido calculando-se um limite para um ganho linear. A partir dai, tal procedimento é

generalizado para o caso nao-linear, conforme desenvolvimentos de Teoremas e Provas para
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analise da estabilidade de sistemas nao-lineares, apresentados em Khalil [49]. Em seguida,
sao considerados 3 processos: um de segunda ordem [94], um de quarta ordem [94], e um
de nivel de liquido em um tanque [95|. Entao, aplica-se a estes processos, os controladores
de erro-quadratico desenvolvidos neste capitulo, o controlador de erro-quadratico baseado
na sintonia proposta em Error Squared Control Tutorial [47| e o controlador convencional.

A estabilidade em malha fechada de sistemas de controle é um assunto importante,
mas um dos principais objetivos quando se deseja controlar um sistema ¢ melhorar o seu
desempenho [63]. Um caminho para verificar o desempenho de sistemas de controle é
medir certas normas de sinais tais como: a Integral do Erro Absoluto (IEA), a Integral
do Erro Quadratico (IEQ) e o pico do valor do sinal do erro [63]. Assim, o desempenho
dos processos com os controladores de erro-quadrético sao comparados entre si, e com o
desempenho do controlador convencional.

Este capitulo esta organizado como segue. Na Secao 6.2 sao introduzidos os modelos
matematicos utilizados para o desenvolvimento do calculo do ganho nao-linear do con-
trolador de erro-quadratico. Na Secao 6.3 sao apresentados os Teoremas que determinam
os limites para o ganho nao-linear. Na Secao 6.4 sao apresentados os resultados das si-
mulagoes e a analise dos resultados de desempenho, comparando-se os controladores de
erro-quadratico, entre si, e com o controlador convencional. Na Se¢ao 6.5 sao apresentadas

as conclusoes.

6.2 Os Modelos Matematicos

Nesta secao sao apresentados os modelos matematicos utilizados no célculo dos limites
para o ganho nao-linear do controlador de erro-quadratico. Inicialmente, o esquema de
um sistema de controle, denominado sistema .S, em malha fechada, é representado pelo

diagrama de blocos na Figura 6.1.

Controlador
Processo

W) u®) 9
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Figura 6.1: Representacao em diagrama de blocos de um sistema de controle geral.

O sistema S é gerado pela composigao entre o controlador e o processo. O controlador
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é representado por dois blocos, o primeiro denota o ganho proporcional do controlador
denominado k,, e o segundo denota um sistema em espaco de estado correspondente as
acoes de controle P, [ e D, denominado sistema S7. O processo é denominado sistema Ss.
O sistema S possui uma entrada y,(t), que representa o setpoint, e aqui é considerada
zero sem perda de generalizagdo [49], e uma saida denominada y(t). O sinal de controle

u(t) atua sobre o processo com o objetivo de fazer com que o erro de rastreamento

e(t) = —y(t) (6.1)

seja zero. E «/(t) é uma entrada para o sistema Sj.
O sistema de segunda ordem linear invariante no tempo S;, que representa as acoes

de controle, tem representacao em espaco de estado conforme

Te(t) = Acx(t) + Beu/(t)

(6.2)
u(t) = Cezo(t) + Do/ (t)
onde
c 0 1 0
xc(t): [ZEI ) Ac: 1 s Bc: 1 ]
L2 0 _N—Td F2TiT3
F+1
Co=| Py PPT3-T7, |, D= ——
e

z.(t) é o vetor de estado, de ordem 2 x 1.
A, é a matriz de estado, de ordem 2 x 2.
B, é a matriz de entrada, de ordem 2 x 1.
C. é a matriz de saida, de ordem 1 x 2.
D, é a matriz de transmissao direta, de ordem 1 x 1.
T; é o tempo integral.
T, é o tempo derivativo.
I esta relacionado a constante de tempo do filtro que serve para tornar o controle realizavel
e atenuar o ruido no termo derivativo.
O sistema linear invariante no tempo S tem representacao em espaco de estado con-

forme
(1) = Ap(t) + Byut) .
y(t) = Cpay(?)
onde
x,(t) é o vetor de estado, de ordem n x 1.
A, é uma matriz de estado, de ordem n.
B, ¢ um vetor de entrada, de ordem n x 1.

C, é um vetor de saida, de ordem 1 x n.
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Figura 6.2: Representacao em diagrama de blocos da composigao entre o sistema S; e o sistema
Ss.

A composicao do sistema S; com o sistema S, esta representada na Figura 6.2 gerando
um sistema Sz, também em espaco de estado. Para a realizacdo da composi¢ao |96] dos

dois sistemas a entrada wu(t) é eliminada, entao ¢ obtido o sistema S3 dado por

iy (t) Ay BCe deBy xp(t)
To(t) | = 0 A B, ro(t) (6.4)
(1) (¢, 0] D (1
reescrevendo (6.4) na forma matricial tem-se
2(t) = Az(t) + Bu/(t) (6.5)
y(t) = C=(t)
onde
REXG [ 4, BC [ a.B, -
Z(t)_[xc(t ] o A | B C_[Cp 0}

e z(t) € R™ é o vetor de estados; u'(t) € R é o sinal de controle; y(t) € R™ é o vetor
de saidas; e A, B, C sao respectivamente as matrizes de estado, entrada e saida com

dimensoes apropriadas.

6.3 Limites para o Ganho Nao-Linear

Nesta secao sao apresentados dois limites para o ganho nao-linear do controlador de
erro-quadratico, de modo que a estabilidade assintética no sentido de Lyapunov esteja
garantida para um processo em malha fechada com tal algoritmo de controle. Este limite
é calculado através de dois procedimentos distintos. O primeiro limite, para o ganho
nao-linear, é obtido usando os Teoremas de estabilidade de Lyapunov. O segundo limite

¢ obtido calculando-se inicialmente um limite para o ganho linear do sistema Z,, de
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forma que o mesmo seja assintoticamente estavel no sentido de Lyapunov. Entao, este

procedimento é generalizado [49] para o caso nao-linear, no sistema Zs.

6.3.1 O Primeiro Limite

Inicialmente, considera-se trés ganhos proporcionais k.(t) = k, resultando nos seguintes

sistemas realimentados. Seja uma realimentacao de estado linear dada por
u'(t) = kpe(t) (6.6)

onde k1 € RT é um ganho linear proporcional. Entdo, substituindo a equagao (6.6) na
equagao (6.5) resulta em um sistema linear em espago de estado Z; invariante no tempo
dado por

2(t) = A12(t) (6.7)

onde A; = A — k; BC é assumido ser uma matriz Hurwitz".

Seja uma realimentacao de estado linear dada por
u'(t) = koe(t) (6.8)

onde {ky € RT|ky = k1 + kor} é um ganho linear proporcional e ko, € R*. Entdo,
substituindo a equagao (6.8) na equagao (6.5) resulta em um sistema linear em espaco de

estado Z; invariante no tempo dado por
2(t) = (Ay — ko, BC)2(t). (6.9)
Finalmente, considera-se uma realimentacao nao-linear de erro-quadratico dada por
u'(t) = (ki + kanrle(t)])e(t) (6.10)

onde ko, € RT é 0 ganho nao-linear. Substituindo a equacao (6.10) na equacao (6.5)

resulta em um sistema nao-linear em espaco de estado Z3 dado por
5(t) = (A — F()BC)=(1) (6.11)

onde f(t) = konrle(t)] & uma funcdo continua [97,98], tal que f(t) : R — RT, pois
le(t)] = | —y(t)| = | — Cz(t)| = k(t) > 0 é um escalar, devido a C' ser um vetor de ordem
1 xnea z(t) ser um vetor de ordem n x 1.

Considere o Teorema da estabilidade de Lyapunov [49].

1Seja \; os autovalores de uma matriz A, entdo esta matriz é denominada matriz Hurwitz, ou matriz

estabilidade, quando seus autovalores satisfazem a condi¢do Re); < 0 [49].
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Teorema 1 : Seja z(t) = 0 um ponto de equilibrio do sistema nao-linear 2(t) = g(z(t)),
D C R™ um dominio que contém a origem z(t) = 0, V(z(t)) = 27 (¢t)Pz(t) uma fungao
continuamente diferencidvel, e V(2(t)) : D — R tal que

V(0)=0 e V(2(t)) >0 em D—{0}

V <0eD.

Entao, z(t) = 0 € estdvel. Além disso, se
V(z(t)) <0 em D —{0},
entao z(t) = 0 € assintoticamente estdvel.

Prova. Ver [49], pagina 115. =
O proximo Teorema caracteriza a estabilidade assintotica da origem para um sistema

linear invariante no tempo

2(t) = Az(t)
em termos da solucao da equacao de Lyapunov.

Teorema 2 : Uma matriz A € uma matriz Hurwitz, i.e., Re\; < 0 para todos os auto-
valores de A, se e somente se, para qualquer matriz simétrica definida-positiva () eziste

uma matriz simétrica definida-positiva P que satisfaz a equacao de Lyapunov
ATP+ PA=—-Q. (6.12)
Além disso, se A é uma matriz Hurwitz, entao P € a unica solugao de (6.12).

Prova. Ver [49], pagina 136. =

No seguinte Teorema é enunciado condic¢oes das quais pode-se concluir sobre a estabi-
lidade da origem, z = 0, como um ponto de equilibrio de um sistema nao-linear, através
da investigacao da estabilidade deste ponto, como um ponto de equilibrio de um sistema
linear. O proximo Teorema é conhecido como Método Indireto de Lyapunov [49], ou

Linearizacao.

Teorema 3 : Seja z = 0 um ponto de equilibrio do sistema nao-linear 2(t) = g(z(t))
onde f: D — R" é continuamente diferencidvel e D é uma vizinhang¢a da origem. Seja

_ Of(x)
M= Ox Je=0

Entao,

2Diz-se que uma fungio V (2(¢)) é continuamente diferenciavel em um dominio D se sua derivada existe

e é continua neste dominio [97,98].
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1. A origem € assintoticamente estdvel se ReX; < 0 para todos os autovalores de M.

2. A origem € assintoticamente instdvel se Re\; > 0 para todos os autovalores de M.

Prova. Ver [49], pagina 139. =
Neste momento, assume-se que o sistema Z; apresentado na equagao (6.7) é global-
mente assintoticamente estavel no sentido de Lyapunov [49,90|. Entao, de acordo com
o Teorema 2, existem matrizes simétricas definidas-positivas P and ()7 que satisfazem a
equagao de Lyapunov
ATP+ PA, = —Q. (6.13)

A seguir é apresentado o primeiro limite para o ganho nao-linear [99].

Teorema 4 : O sistema Z3 € assintoticamente estdvel no sentido de Lyapunov se

)\min(Ql)
2¢|| Bl2[|Cll2[| P]]2

k’QNL < (614)

onde € = ||Cz(t)||oc € 0 pico do sinal do erro.
Prova. O sistema Z3, apresentado na equagao (6.11), pode ser reescrito conforme
2(t) = A1z(t) + F(2(t)), (6.15)

onde F(z(t)) = —f(t)BCz(t) é o termo nao-linear.

Considere uma fungao quadrética de Lyapunov definida por
V(z(t)) = 2" (t) P=(),
a derivada de V(2(t)), ao longo das trajetorias do sistema, é dada por
Vi(2(t)) = 2T () P2(t) + 27 (t) P=(t) (6.16)
substituindo a equagio (6.15) na equagio (6.16) obtém-se
Vi(z(t) = 2" (8) P[Auz(t) + F(2(1)] + [Arz(t) + F(2(1))]7(£) P(t)
Vi(=(t) = 27 (8) P[Arz(t) + F(2(1)] + [T (1) AT + FT(2(1))] P=(1)

Vi(2(t)) = 2" ()[PA; + ATPl2(t) + 2T (1) PF(2(t)) + FT(2(t)) P2(t),

onde 27 (t)PF(z(t))=FT(2(t))Pz(t) sao escalares e dependem do estado®, pois 27 (¢) é um
vetor de ordem 1 x n, P é uma matriz simétrica de ordem n, F(z(t)) é um vetor de ordem

n x 1. Entao,

3A demonstracio que tais termos sdo escalares e dependem do estado encontra-se no Apéndice G na
Subse¢ao G.1.1.
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Vi(2(t)) = —2T(H)Qu2(t) + 2:T(H) PF(2(1)). (6.17)

O primeiro termo —27(¢)Q12(¢) do lado direito da equagao (6.17) ¢ definida-negativa,
enquanto o segundo termo é em geral indefinido *.

Para encontrar uma condicao em koy; de modo que o sistema Z3, apresentado na
equagao (6.15), seja assintoticamente estavel no sentido de Lyapunov considere-se que o
mesmo pode ser linearizado, conforme enunciado no Teorema 3, logo a funcao F'(z(t))
satisfaz a condicao

w — 0, |z(t)]|]2 — 0. (6.18)
122l

Desenvolvendo a expressao apresentada na equagao (6.18) encontra-se

| = FO)BC2(O)ll2 _ [Ikenrle@[BCz(D)l2 _ kanelll = C2(8)|BC2(H)]l2 _
12(#)]l2 12(#)]l2 12(8)1l2 N

kanip||Cz(t)|l2]| Bll2]|Cll2 — 0.

Entao, para qualquer v > 0 existe » > 0 tal que
kanp||Cz(@) [l Bll2l|Clla <+ V][z(@)]|l2 <7

Considerando que o primeiro termo do lado direito, —27 (£)Q12(t), na equagao (6.17),

¢ um escalar, aplica-se a norma 2 no segundo termo
2|z () PF(=(t)|l2 < 2[1z" @[l Pllol | F ((®)]]2 = 2[1=" )]l Pll2ll = f()BCz()|l2
2||2" ()]l Pllal|=konrle(t) BC2(#)]a < 2kani]l2" (@2l Pllal |C2(0)]2|Bllal IClla][2(£)]]2 =
2konr||C2(1)] |2 Blla||Clla] | P[] |2(E)]13
consequentemente, obtendo-se que,
Vi(z(1) < =" (6)@12(t) + 27| Plla]l2(8) 13

para todo [|z(t)||2 < r. Entretanto,

(6)Q12(t) = Anin(Q1)[[2(1)13,

onde A, denota o autovalor minimo da matriz Q1. Note agora que Apin(Q1) é real e

positivo, visto que ()7 é uma matriz simétrica e definida-positiva. Entao,

Vi(2(8)) < =[Amin(Q1) = 29[| P2 |2(6) 3.

4As definigoes de fungoes definida-positiva, definida-negativa e indefinida sdo encontradas em Kha-
lil [49], pg. 117.
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Escolhendo

)\min Q
kan || Cz(0) |21 Bll2l|Clla < v < #’
2[| Pl

e substituindo o termo ||C'z(t)||2 pelo pico do sinal do erro € = ||C'2(t)||s0, pois 0 produto

dos vetores C'2(t) é um escalar®, é encontrado que

)\min(Ql)
2¢|| Bll2[|Cl2 11 Pl

kont <

e portanto, pelo Teorema 1, é garantido que V;(z(t)) é definida-negativa. Sendo assim,
conclui-se que a origem do sistema Z3 é assintoticamente estavel no sentido de Lyapunov.

6.3.2 O Segundo Limite

Para a determinacao do segundo limite, considere-se inicialmente o seguinte Lema.

Lema 5 : Seja uma matriz de ordem n > 1 na forma M = ®T + ®, onde ® = BCP ¢

uma matriz quadrada de posto 1, entao M serd:

(i) simétrica;

(ii) de posto 2, exceto quando ® € simétrica, nesse caso M serd de posto 1;

(iii) quando ® € nao-simétrica, M terd um autovalor positivo e um autovalor negativo.

Prova. Ver [100], pagina 110. m

O Lema 5 estabelece que quando M é uma matriz nao-simétrica o espaco de estado
pode ser dividido em trés subespagos: dois subespagos nao nulos, 27 (t)Mz(t) < 0 e
2T(t)Mz(t) > 0; e um subespago nulo de M.

Considere a desigualdade de Rayleigh-Ritz

Amin(0)27(1)2(t) < 2T (H)O2(t) < Aman(©)2(1)T (1)

onde © é uma matriz real simétrica, A,;, € Amax denotam o minimo e o méximo autovalores
de ©.

O procedimento que serd desenvolvido a seguir para o calculo do segundo limite para
o ganho nao-linear segue pela obtencao de um limite para o ganho linear ko7, de forma
que o sistema Zy na equacao (6.9) seja assintoticamente estével no sentido de Lyapunov.
Entao, generalizando para o caso nao-linear, um limite é obtido para o ganho nao-linear
de modo que a estabilidade assintotica no sentido de Lyapunov esteja garantida para o

sistema Z3 na equagao (6.11).

5A demonstracio encontra-se no apéndice G na subsecdo G.1.2.
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Teorema 6 : O Sistema Z, € assintoticamente estdvel no sentido de Lyapunov se

)\mian )
)\max(_M)

onde M € definida no Lema 5, P e Q1 sao definidas na equagao (6.13).

kor € [0, (6.19)

Prova. Considere o sistema Z; na equagao (6.9). Define-se uma funcdo quadratica

de Lyapunov
V(2(t)) = 2" () P=(t)

e sua derivada
Va(2(t)) = =27 (1) Q22(t),

entdo, existe um par (P, Q2) que satisfaz a equagao de Lyapunov
(A} — ko, BO)'P + P(A; — ky, BO) = —Qy.
A equagao (6.13) ¢ usada na obtencao de
Q1+ k2 M = Qa. (6.20)

Para estabelecer uma condicao em ks, de forma que @), seja definida-positiva, a equacao
(6.20) é substituida em V5(z(t)), logo tem-se que

Va(z(t)) = =2 (1) [Q1 + ko M]2(2).
Entdo, Va(2(t)) < 0 se e somente se
L ()Qrz(t) + kop2t (H)Mz(t) > 0.

Como @ é uma matriz simétrica definida-positiva, 27 (¢)Q;z(t) > 0. Por outro lado, M
¢ uma matriz indefinida, ou seja, 27 (t)Mz(t) > 0, 2T ()M z(t) = 0, 2T (t)M 2(t) < 0.
Entao, se 2T (t)Mz(t) > 0, obtém-se que

—2T(t)Q12(?)
kor, > T AT
2T (t)M =(t)
mas é assumido que
kar > 0.
Se 2T (t)Mz(t) < 0, obtém-se que
2T (t)Q12(t)

kap < O (6.21)

Aplicando a desigualdade de Rayleigh-Ritz na desigualdade apresentada na equagao

(6.21) & encontrado que
)\min(Ql)
k’gL < 7)\max(—M) .
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Por fim, ndo existe restricio para kyy, quando 27 (£) M z(t) = 0, nesse caso Va(2(t)) é sempre
definida-positiva.
Portanto, o sistema Z; na equacao (6.9) ¢ assintoticamente estavel no sentido de

Lyapunov se

k2L I [O’M) .

)\max(_M)
|

Teorema 7 : O sistema Z3 € assintoticamente estdvel no sentido de Lyapunov se
k
koni € |i0, LL) (622)
€
onde kop, € definido no Teorema 6 e € = ||Cz(t)||o € 0 pico do sinal do erro.

Prova. Considere o sistema Z3 na equagao (6.11). Define-se uma fungao quadratica
de Lyapunov
V(z(t)) = 2" (t) P=(t)

e sua derivada
Va(2(t)) = =27 ()[Q1 + f (1) M]=(t).
Entdo, Vs(2(t)) < 0 se e somente se

()Q12(t) + fF(1) 2T ()M z(t) > 0. (6.23)

Como )y é uma matriz simétrica definida-positiva, entao 27 (¢)Q12(t) > 0. E M é uma
matriz indefinida. Partido da desigualdade (6.23) se 2T (¢t)Mz(t) > 0, tem-se que

T
0> S
mas é assumido que
f(t) > 0.
Se zT(t)M=(t) < 0, tem-se que
2 (H)Q12(t)

10 < T D@ (6.24)

Aplicando a desigualdade de Rayleigh-Ritz, na desigualdade apresentada na equagao

(6.24), obtém-se

)\min(Ql)
f(t) < )\max(_M)'

Sabendo que f(t) = kanr|e(t)], e considerando o pico do sinal do erro igual a € =

|C2(t)]| s, tem-se que o ganho nao-linear é dado por

For,
kong < T
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onde kyy, é o intervalo definido na equagao (6.19). Por fim, ndo existe restri¢ao em konr,
quando 27 (t)Mz(t) = 0, nesse caso Vs(z(t)) é sempre definida-positiva.
Portanto, o sistema Z3 ¢ assintoticamente estavel no sentido de Lyapunov se

k2L
0,—).
)

koni € [

Nesta secao foi apresentado o desenvolvimento de limites, respectivamente, no Teorema
4 e no Teorema 7, para o ganho nao-linear do controlador de erro-quadratico. Para
a utilizagao destes Teoremas observa-se que existe uma condicao necessaria, ou seja, a
matriz A; na equagao (6.7) deve ser uma matriz Hurwitz, isto é, possuir todos os seus
autovalores negativos. Porém, se durante as simulacoes esta condi¢ao nao for satisfeita

sugere-se a utilizagao de realimentagoes negativas.

6.4 Simulacoes e Analise do Resultados

Nesta secao sao apresentados os resultados das simulacoes, realizadas na ferramenta ma-
tematica MATLAB [87]. Cabe ressaltar que sao utilizados algoritmos de controle do tipo
PI porque na literatura |[46-48, 50| tais algoritmos de controle sdo sugeridos para serem
usados no controle de nivel de liquido em tanques, pois o objetivo final é a aplicacao do
controlador de erro-quadratico, desenvolvido neste capitulo, no controle de nivel em um
separador sob golfada, tais resultados sao apresentados no Capitulo 7.

Anterior a aplicagao do controlador de erro-quadréatico no problema da golfada o
mesmo é verificado em processos menos complexos. Sao considerados trés processos dis-
tintos: um de segunda ordem [94], um de quarta ordem [94], e um de nivel de liquido em
um tanque [95]. Por conseguinte, comparam-se os controladores PI de erro-quadratico que
possuem os ganhos nao-lineares obtidos através dos Teoremas aqui desenvolvidos, entre si,
com o controlador PI convencional, e com o controlador PI de erro-quadratico encontrado
na literatura [47].

Os tipos de controladores, e as sintonias para o ganho linear ki, o tempo integral T;,

e o ganho nao-linear konp 830 0s seguintes:

1. PIConv - controlador PI convencional: o ganho linear k; e o tempo integral 7; sao

determinados em [94];

2. CPleq; - controlador PI de erro-quadratico 1: o ganho nao-linear kony € proposto

pelo Teorema 4;

3. CPleqs - controlador PI de erro-quadratico 2: o ganho nao-linear kyny é proposto

pelo Teorema 7;
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4. CPleqs - controlador PI de erro-quadratico 3: o ganho nao-linear kop, é sintonizado

conforme [47].

Exemplo 1: Considere a funcao de transferéncia de um processo de segunda ordem

20
(10s+1)(s+ 1)

Gi(s) = (6.25)

apresentado em Skogestad [94].
Inicialmente, este processo é transformado em espaco de estado, suas matrizes sao
dadas por
-1,1 —0,1
1 0

1
0

A:

P

, @:[02]

Em seguida, sao definidos os coeficientes do sistema em espaco de estado das acoes de
controle P e I quando o ganho proporcional é k; = 0,525, e o tempo integral é T; = 4 [94].

Os coeficientes encontrados sao
Ac=0, Bc=0,25, Cc=1, Dc=1.

A composicao do sistema em espaco de estado do processo, com o sistema em espaco de
estado das agoes de controle P e I, resulta em no sistema em espaco de estado apresentado

na equacao (6.5), cujas matrizes sao

11 —0,1 1 1
A= 1 o ol|l.B=| o ,02[020}.
0 0 0 0,25

Nas simulagoes utilizou-se condicao inicial igual a z(0) = 0, 1. O ganho nao-linear dos
controladores de erro-quadratico CPleq; e CPleqy dependem do erro maximo € obtido do
processo em malha fechada com estes algoritmos de controle. Como nao se dispoem do
valor de € para o célculo de koyp utiliza-se como hipotese, para fins de simplificacao nas
simulagoes, que € = ||Cz(t)|| = 0, 2487, que ¢é o pico do sinal do erro® do processo com
controlador PI convencional, ou seja, Plconv. E apresentado na Figura 6.3 o desenvol-
vimento do erro de rastreamento do processo com o controlador Plconv, e dos processos
com os controladores CPleq; e CPleqs. Observa-se que os picos dos erros sao proximos o
que justifica a escolha.

Inicialmente foi calculado o primeiro intervalo para o ganho nao-linear apresentado no
Teorema 4, que é

kanr € [0, 0,1804).

6Utiliza-se o erro méaximo do processo, pois neste caso avalia-se o pior caso para o ganho nio-linear

do controlador de erro-quadréatico.
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0.15 ;
PIConv
7 N CPle
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Figura 6.3: Evolucao do erro de rastreamento.

Foi escolhido o limite superior konz = 0,18 para o ganho nao-linear.
Em seguida, foi encontrado o intervalo para o ganho linear, apresentado no Teorema

6 dado por
kor, € 10, 0,1135)

e foi escolhido ko7, = 0,113 como limite para o ganho linear.
Finalmente, foi calculado o segundo intervalo para o ganho nao-linear apresentado no

Teorema 7, que é
k2NL c [O, 0,4565)

foi escolhido kony = 0,456 para o ganho nao-linear.
Os valores para o ganho nao-linear ko sao apresentados na Tabela 6.1. Observa-se
que o ganho nao-linear obtido pelo Teorema 7 ¢ maior do que o ganho nao-linear obtido

pelo Teorema 4, e do que o ganho nao-linear baseado na sintonia proposta em [47].

Tabela 6.1: Os parametros dos controladores.
Controlador PI| k; konT,
convencional | 0,525 —
CPleq, 0,525 | 0,18
CPleq; 0,525 0,456
CPleqs 0,525 10,2625

NG NG Y N

iRl R

Sao mostradas na Figura 6.4 (a) as saidas, do processo apresentado na equagao (6.25),
em malha fechada com os controladores da Tabela 6.1. As fun¢oes de Lyapunov e suas deri-

vadas sdo apresentadas, respectivamente, na Figura 6.4 (b) e na Figura 6.4 (¢). Observa-
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se que os processos com todos os controladores simulados PIConv, CPleq;, CPleqs, e
CPleqs apresentam funcao de Lyapunov definida-positiva, e a respectiva derivada definida-

negativa, caracterizando a estabilidade assintotica no sentido de Lyapunov.

0.25

:
PIConv PIConv

I
N

— = —CPleq,

V(z(1)

o
-

saida - y(t)

of =
N—r
N
-0.05 Q
~~
=
-0.1 ~
N—r
-0.15 L i i i i i i % -0.04 i i L i
0 100 200 300 400 500 600 700 800 0 100 200 tem3f)00 _ t400 500 600
tempo -t ©

Figura 6.4: (a) Saidas dos processos em malha fechada, (b) fun¢des de Lyapunov, e (c) suas

derivadas.

Simulagoes realizadas mostraram que até um ganho nao-linear igual a kony = 0,7
para essa condigao inicial o processo com controlador PI de erro-quadratico tem derivada
definida-negativa, portanto é assintoticamente estavel no sentido de Lyapunov. Pode ser
concluido que o ganho nao-linear é conservador.

Os controladores PI de erro-quadratico CPleq;, CPleqs, e CPleqs sao comparados
entre si, e com um controlador PI convencional através da medicao de algumas normas
de sinais tais como: a Integral do Erro Absoluto (IEA), a Integral do Erro Quadratico
(IEQ), e o pico do valor do sinal do erro. Sao apresentados na Tabela 6.2 os resultados
para essas medidas de desempenho, em conjunto com a porcentagem de redugao dos
erros de rastreamento (i.e., melhora na agao de controle) em relagdo ao controlador PI
convencional, denominadas eq € §ieq, respectivamente para IEA e IEQ.

Os processos CPleq;, CPleqs, e CPleqs apresentaram melhor desempenho, quando
comparados com o processo em que foi usado o controlador PI convencional - PIConv.
O processo que apresentou o melhor desempenho foi com o controlador CPleq, obtido
através do Teorema 7, e com o ganho nao-linear maior. Pois, este apresentou reducao de
7,34 % para IEA, e 4,84 % para IEQ em relacao ao controlador PI convencional. Os picos
do sinal do erro sao proximos para todos os controladores simulados, conforme pode ser
verificado na Tabela 6.2, por isso a porcentagem de reducao do erro de pico em relacao
ao controlador PIConv nao foi calculada.

FExemplo 2: Considere a funcao de transferéncia de um processo de quarta ordem

Gals) = ﬁ (6.26)
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Tabela 6.2: Medidas de desempenho.
Controlador PI| IEA |&. (%) IEQ |&ieq (%)| Pico
Convencional | 0,7287 0 0,3327 0 0,2487
CPleq, 0,7058 | 3,2 0,3259 2 0,2467
CPleq, 0,6752| 7,34 |0,3166| 4,84 |0,2440
CPleqs 0,6960 | 4,49 |0,3230 | 2,9 |0,2459

= R o=

apresentado em Skogestad [94].

Inicialmente este processo é transformado em espaco de estado, suas matrizes sao

dadas por
4 -6 —4 -1 1
1 0 0 0 0
A = . B, — e :[o 00 1}.
P 0 1 0 0 P 0 P
0 0 1 0 0

Em seguida, sao definidos os coeficientes do sistema em espaco de estado das agoes de
controle P e I quando o ganho proporcional é k; = 0,3, e o tempo integral é T; = 1,5 [94].

Os coeficientes encontrados sao
Ac=0, Bc=0,67, Cc=1, Dc=1.

A composi¢ao do sistema em espaco de estado do processo, com o sistema em espago
de estado das acoes de controle P e I, resulta em um sistema em espaco de estado cujas

matrizes sao

[ 4 6 -4 -1 1 1
1 0 0 0 0 0
A=l 0o 1 0o o o, B=| o |, ¢c=|00 0 10]
0 0 1 0 0 0
0 0 0 0 0 0,67 |

Nas simulagoes utilizou-se condigao inicial igual a z(0) = 0,05. Por simplificacao, foi
assumido que € = ||Cz(t)||c = 0,1560, este valor ¢ o pico do sinal do erro do processo
com controlador PIConv. E apresentado na Figura 6.5 o desenvolvimento do erro de
rastreamento do processo com o controlador PIConv, e com os controladores CPleq; e
CPleqs, na qual observa-se que os picos dos erros sao proximos o que justifica a escolha,
pois o ganho nao-linear dos controladores de erro-quadratico CPleq; e CPleqs dependem
do erro maximo do sistema de controle em malha fechada.

Os valores para o ganho nao-linear oy sao apresentados na Tabela 6.3. E observado
que o ganho nao-linear obtido pelo Teorema 7 ¢ maior do que o ganho nao-linear obtido

pelo Teorema 4, e do que o ganho nao-linear obtido pela sintonia proposta em [47].



Capitulo 6. O Controlador de Erro-Quadratico 104
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Figura 6.5: Evolugao do erro de rastreamento.

Tabela 6.3: Os parametros dos controladores.
Controlador PL| k1 | kang | T

1.| convencional [0,3| — |1,5
2.1 CPlequ  |0,3]0,1487] 1,5
3. CPleq; |0,3] 0,36 |1,5
4. CPleqs 0,3| 0,15 |1,
= — ]
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Figura 6.6: (a) Saidas dos processos em malha fechada, (b) fun¢ées de Lyapunov, e (c) suas

derivadas.

Sao mostradas na Figura 6.6 (a) as saidas, do processo apresentado na equagao (6.26),

com os controladores da Tabela 6.3. As fungoes de Lyapunov e suas derivadas sao apresen-
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tadas, respectivamente, na Figura 6.6 (b) e na Figura 6.6 (¢). Observa-se que 0s processos
com todos os controladores simulados PIConv, CPleq;, CPleqs e CPleqs possuem funcao
de Lyapunov definida-positiva, e a respectiva derivada definida-negativa, caracterizando
a estabilidade assintotica no sentido de Lyapunov.

Simulagoes realizadas mostraram que até um ganho nao-linear igual a konz = 0, 6 para
a condi¢ao inicial considerada o processo apresentado na equagao (6.26) com controlador
PI de erro-quadrético tem derivada definida-negativa, portanto é assintoticamente estavel
no sentido de Lyapunov. Pode ser concluido que o ganho nao-linear é conservador.

Os controladores PI de erro-quadratico CPleq;, CPleqs e CPleqs sao comparados,
entre si, e com um controlador PI convencional através da medicao de algumas normas

de sinais. Estas medidas de desempenho sao apresentadas na Tabela 6.4.

Tabela 6.4: Medidas de desempenho.

Controlador PI| IEA | IEQ | Pico

Convencional [1,1125]0,3157|0,1560
CPleq; 1,1219]0,3182|0,1557
CPleqs 1,1356(0,3190{0,1553
CPleqs 1,1225]0,3184|0,1557

Ll el R

Neste caso, os processos com os controladores PI de erro-quadratico e com o controla-
dor PI convencional apresentaram desempenho semelhante, considerando que as normas
encontradas para o erro de rastreamento sao muito proximas para todos os casos simula-
dos, por este motivo as porcentagens de reducao do erro de rastreamento, em relagao ao
controlador PI convencional, nao foram calculadas.

FExemplo 3: Considere um processo de primeira ordem em espaco de estado

(6.27)

que representa um sistema de nivel de liquido em um tanque cilindrico vertical conforme
a Figura 6.7.

Em seguida, sao definidos os coeficientes do sistema em espaco de estado das acoes
de controle P e I do controlador convencional, no qual o ganho proporcional e o tempo
integral sao escolhidos por tentativa e erro, sendo encontrado k1 = 0,4, e T; = 3. Os

coeficientes achados sao
Ac=0, Bc=0,33, Cc=1, Dc=1.

A composi¢ao do sistema em espaco de estado do processo, com o sistema em espago

de estado das acoes de controle P e I, resulta em um sistema em espaco de estado cujas
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Qm

T

Qou:

>l

Figura 6.7: Sistema de nivel de liquido.

—2 0,5]’ B:[o,5]7 C:[1o].
0 0 0,33

Nas simulacoes foram usados os seguintes parametros para o tanque: altura H = 3

matrizes sao

A=

m, diametro da base Dy = 1 m, area da secio transversal ou capacitancia C' = 0, 785 m?,
vazdo de entrada Q;, = 3 m?®/s e resisténcia R = g =1.

Considera-se, no inicio das simulagoes o tanque cheio, ou seja, H(0) = 3m. Os con-
troladores PI de erro-quadratico e Pl convencional sao aplicados na valvula de saida do
processo para a realizacao do controle convencional de nivel, na qual deseja-se que o nivel
de liquido no tanque siga a referéncia, igual a y, = 1,5 m (i.e., metade do tanque).

O ganho nao-linear dos controladores PI de erro-quadratico CPleq; e CPleqs depen-
dem do erro maximo do sistema de controle em malha fechada. Por simplificagao, do
mesmo modo que nos exemplos anteriores, foi assumido que € = [|Cz(t)||oc = 1,5, que é
o pico do sinal do erro do processo com controlador PI convencional, conforme pode ser
verificado na Figura 6.8.

As sintonias para o ganho nao-linear kon7 sdo mostrados na Tabela 6.5. Observa-se

que o ganho nao-linear obtido pelo Teorema 7 é maior que os demais.

Tabela 6.5: Os parametros dos controladores.

Controlador PI| k1 | konr |7T;
1.| convencional |0,4 — 3
2. CPleq; 0,4] 0,032 |3
3. CPleq; 0,4/0,7837| 3
4. CPleqs 04 0,2 |3

Sao mostradas na Figura 6.9 (a) as saidas, do processo apresentado na equagao (6.27)
com os controladores apresentados na Tabela 6.5. As respectivas funcoes de Lyapu-
nov, e suas derivadas sdo mostradas, respectivamente, na Figura 6.9 (b) e na Figura 6.9

(c). Observa-se que os processos com todos os controladores simulados PIConv, CPleq;,
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Figura 6.8: Evolugao do erro de rastreamento.
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CPleqs e CPleqs possuem funcao de Lyapunov definida-positiva, e a respectiva derivada

definida-negativa, caracterizando a estabilidade assintotica no sentido de Lyapunov. As-

sim, conclui-se que ganho nao-linear konp é conservador.

PIConv o PIConv
..... CPleq, —~ == CPleq,
=)
25 — — = CPleq, || T\J/ - — —CPleq, | |
<o CPlegy ~ -+ CPleq,
= > g
N
>, ]
| 1500 2000
©
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o
~~
~~
=
N
N
N—r f
>
05 : | ‘ ‘ ‘ | ‘ © 1% 500 1000 1500 2000
0 500 1000 150{) 2000 25%0 3000 3500 4000
empo — tempo -t
(a) (©)

Figura 6.9: (a) Saidas dos processos em malha fechada, (b) fun¢des de Lyapunov, e (c) suas

derivadas.

Os controladores PI de erro-quadratico CPleq;, CPleqs e CPleqs sao comparados,

entre si, e com o controlador PI convencional. Os resultados, para as medidas de desem-

penho, sao apresentados na Tabela 6.6, em conjunto com a porcentagem de reducao dos

erTos, &ieq € ieq, respectivamente para IEA e IEQ. Os processos com os controladores PI

de erro-quadratico, no controle do nivel de liquido em tanques, apresentaram desempenho
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melhor do que o processo com o controlador PI convencional. O processo que apresentou
o melhor desempenho, entre os controladores de erro-quadratico, foi o CPleqy que possui
o ganho nao-linear maior sendo desenvolvido no Teorema 7 deste trabalho. Pois, houve
uma reducao de 35,64 % para IEA, e 31,32 % para IEQ em relacao ao controlador PI

convencional.

Tabela 6.6: Medidas de desempenho.
Controlador PI| IEA |&e, (%)| IEQ |&ieq (%) |Pico
Convencional | 7,8613 0 2,0055 0 1,5
CPleq; 7,6094 | 3,2 1,9516 | 2,69 | 1,5
CPleq, 5,0598| 35,64 [1,3774| 31,32 | 1,5
CPleqs 6,6462 | 15,46 | 1,7412| 13,18 | 1,5

Ll Rl R

6.5 Conclusoes

Neste capitulo foi estudado um tipo de controlador denominado controlador de erro-
quadratico sugerido na literatura para ser usado no controle do nivel de liquido em tan-
ques [46-48]. Por conseguinte, foram calculados limites para o ganho nao-linear deste
controlador através de dois procedimentos distintos. O primeiro limite é obtido usando
os Teoremas da estabilidade de Lyapunov [49]. O segundo limite é encontrado calculando
um limite para um ganho linear. Entao, tal procedimento foi generalizado para o caso
nao-linear. O estudo das propriedades e aplicagoes do controlador de erro-quadratico, as-
sim como o calculo do limite para o ganho nao-linear deste controlador, constituem outra
contribuicao deste trabalho.

Os limites desenvolvidos para o ganho nao-linear do controlador de erro-quadratico
garantem a estabilidade assintotica no sentido de Lyapunov para um processo em malha
fechada com este algoritmo de controle. Foram apresentados os resultados das simulagoes
sendo mostrado que o limite para o ganho nao-linear obtido pelo Teorema 7 é mais conser-
vador [57-60]. Além disso, observou-se que na maioria dos casos analisados as malhas de
controle com controladores PI de erro-quadratico possuem desempenho melhor, quando
comparadas com malhas de controle com controlador PI convencional, sendo que os melho-
res resultados obtidos foram para a estratégia de controle de nivel de liquido convencional
em tanques de producao. Cabe ainda ressaltar, que apos revisao bibliografica, foram en-
contrados um numero reduzido de trabalhos sobre o controlador de erro-quadratico, sendo
que nao foi achado um método de sintonia para o ganho nao-linear fundamentado em leis
matematicas.

Este trabalho também se propos ao estudo do problema da golfada na industria de

petroleo. Como parte das estratégias de controle que podem ser usadas no problema da
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golfada, deseja-se utilizar o controlador de erro-quadréatico proposto neste capitulo, no
controle de nivel em um tanque sob golfadas, em comparacao com outras estratégias de
controle de nivel da literatura, usando o modelo dinamico para um sistema tubulagao-

separador |56].



Capitulo 7

Aplicacao do Controlador de
Erro-Quadratico em um Sistema

Tubulacao-Separador

7.1 Introducao

Conforme abordado no Capitulo 2, o regime de fluxo com golfadas gera diferentes pro-
blemas na producao de petroleo, dentre eles é possivel destacar como principais: nivel de
liquido alto nos separadores, consequentemente ocasionando fechamento da planta com
parada de producao, arraste de 6leo pelo gés causando danos aos compressores; nivel
baixo de liquido acarretando baixa vazao, producao e pressao no oleoduto; e perturba-
¢oes de vazdo para os equipamentos a jusante da valvula de liquido do separador [40].
Para minimizar estes problemas observa-se que nas tultimas duas décadas o interesse e a
pesquisa em estratégias de controle se intensificou, sendo atualmente a principal e mais
economica forma de manipular os efeitos da golfada em industrias de petroleo.

Considerando a aplicagdo de estratégias de controle com realimentagao |8, 10,37,39-
41,45,50,52| é concluido no Capitulo 2 a necessidade da obtengao de um modelo matema-
tico que descreva adequadamente o processo sob golfadas em uma tubulacao-separador.
Este modelo foi obtido através do acoplamento entre o modelo dinamico simplificado de
Storkaas [8], e o modelo que descreve a dindmica de um separador cilindrico horizontal
bifasico [54]. O novo modelo, apresentado no Capitulo 5, possibilita, através de simula-
coes, a aplicacao de diferentes estratégias de controle para manipular a golfada em um
sistema tubulacao-separador na industria petrolifera.

Na literatura técnica [46,47] é encontrado que o controlador de erro-quadratico é su-
gerido para ser utilizado no controle do nivel de liquido em tanques, pois tem o beneficio

de proporcionar taxas de fluxo mais estaveis para os equipamentos a jusante do processo,

110
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com melhoramento na resposta a diferentes tipos de mudancas de fluxo. Portanto, um
primeiro objetivo deste capitulo é examinar a possibilidade de aplicagao dos controla-
dores de erro-quadratico propostos neste trabalho [57-60| considerando a estratégia de
controle de nivel convencional em separadores de producao, com o objetivo de minimi-
zar as variacoes de vazao devido as golfadas, utilizando o modelo desenvolvido para um
sistema tubulagao-separador [56] apresentado no Capitulo 5. Em seguida, é realizada a
comparagao dos controladores de erro-quadratico com outros 3 algoritmos de controle: o
primeiro, o controlador convencional [50|, pois este controlador é utilizado na maioria das
malhas de controle industriais [50,51|; os outros dois sao controladores de erro-quadratico
encontrados na literatura [47, 52|, sugeridos para serem utilizados no controle do nivel de
liquido em tanques.

Anteriormente & aplicacao do controlador de erro-quadrético neste processo, é preciso
determinar um ganho linear k;, conforme o desenvolvimento apresentado no Capitulo 6.
Tal ganho é obtido a partir de um método de sintonia apresentado em Campos et al. [50]
e Fridman [52]. Ainda, para o desenvolvimento do ganho nao-linear é necessario que a
equacao do modelo do sistema tubulacao-separador correspondente ao tanque seja linea-
rizada, para esta finalidade é utilizada a Linearizacao Jacobiana. A partir da obtencao
do modelo linearizado sao determinados os ganhos nao-lineares para os controladores de
erro-quadratico. Sao realizadas simulagoes, primeiramente, considerando o modelo line-
arizado e, em seguida, o modelo nao-linear a fim de verificar o desempenho quando da
aplicagao da estratégia de controle de nivel convencional, e a comparacao com os outros
algoritmos de controle simulados.

Por outro lado, uma estratégia que utiliza o conceito de oscilacao de nivel para amor-
tecimento de vazao e que apresentou bons resultados é aquela denominada de "Controle
por Bandas", implementada por Nunes [62,84]. Esta técnica é também investigada neste
capitulo. Na filosofia do controle por bandas de Nunes é permitido que o nivel de liquido
flutue dentro de uma banda no separador, de modo que as vazoes de saida estejam proxi-
mas a média das vazoes de entrada e assim sejam menos oscilatorias para os equipamentos
a jusante do vaso. Considerando esta filosofia de controle, as simulacoes sao realizadas uti-
lizando primeiramente o algoritmo de controle convencional, e em seguida, o algoritmo de
controle de erro-quadrético que apresentou melhor desempenho para a estratégia controle
de nivel convencional.

Por fim, este capitulo esta organizado como se segue. Na Secao 7.2 é apresentada uma
sintonia para o ganho linear k1, e o tempo integral T; de um controlador PI convencional,
sendo realizadas simulagoes e a andlise dos resultados considerando a aplicacao deste
controlador no controle de nivel convencional no separador. Na Secao 7.3 sao apresentadas

a linearizacao da equacao do separador, e o modelo linear correspondente. Na Secao 7.4
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sao apresentados o desenvolvimento do cdlculo do limite do ganho nao-linear considerando
a estratégia de controle de nivel convencional em um tanque sob golfadas, o resultado das
simulacoes e sua analise considerando o modelo linearizado. E apresentado na Secio 7.5
o resultado das simulacoes e sua analise considerando a aplicacao dos controladores de
erro-quadratico obtidos, a partir do modelo linearizado, no controle de nivel convencional
no modelo dindmico para um sistema tubulagao-separador (i.e., modelo nao-linear). Na
Secao 7.5 é apresentado o resultados das simulacoes e sua andlise considerando a aplicagao
da estratégia de controle convencional e de erro-quadratico no controle por bandas em

um separador sob golfadas. E por fim, na Secao 7.7, sao apresentadas as conclusoes.

7.2 Método Heuristico de Sintonia para Controladores
de Nivel

Nesta secao é apresentada uma sintonia para um controlador de nivel PI convencional que
sera aplicado em um separador sob regime de fluxo com golfadas. O método utilizado
¢ denominado método heuristico de controle de nivel |50, 52|, pois para realizacdo da
sintonia do controlador sao usadas informacoes dos parametros do processo, tais como
dimensoes do tanque e vazoes de operacao, entre outras.

Destaca-se que o ganho proporcional e o tempo integral obtidos, para o controlador
PI convencional, sao utilizados na determinagao do ganho nao-linear do controlador de
erro-quadratico, conforme pode ser observado no desenvolvimento dos Teoremas 4 e 7, e
suas respectivas provas, apresentadas no Capitulo 6. A seguir é descrito como é realizada
a determinacao do ganho proporcional &, e do tempo integral 7; neste método de controle

de nivel.

7.2.1 Sintonia para o Ganho Proporcional (k)

Para a determinagao do ganho proporcional k, de um controlador de nivel do tipo PI

define-se as seguintes etapas [50, 52]:

e Inicialmente define-se uma perturbacao méxima esperada para a vazao de alimen-

tagdo do vaso denominada AFp (Em [50,52] é sugerido 20% da vazao de projeto).
e Define-se um limite maximo desejado para a variacao do nivel chamado L4 .

e O ganho proporcional proposto ¢ dado por

AFp

hp = (Lmas — SP)

(7.1)

onde SP é o setpoint.
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e Também é possivel considerar os intervalos da medicao do nivel e da vazao para

obter o ganho do controlador normalizado que é dado por

AFp Range
k = 2
(%) = Ranges X T — 5P (72)

onde Range, é o intervalo de variacao da vazao, Rangey é o intervalo de medigao

do nivel.

7.2.2 Sintonia para o Tempo Integral (7;)

Para a determinacao do tempo integral (7;) do controlador de nivel do tipo PI define-se

as seguintes etapas |50, 52|:

e Estimacao do tempo de residéncia no vaso que ¢ determinada pela razao entre: o
volume de liquido entre o "setpoint" e L,,..; € a perturbacao AFp, dada por

_ Vst
AFp

T (7.3)

onde
Tg é o tempo de residéncia de liquido no vaso, (s).
Vst € o volume para absorver a perturbagdo entre o "setpoint" e Lyaz, (m?3).

My.out(t) € a vazao volumétrica média de operagao, (m?/s).
e O tempo integral considerado é igual a

T, = AT, (7.4)

Para a realizacao do controle de nivel convencional em um separador sob regime de
fluxo com golfadas é realizada a implementacao do algoritmo em velocidade de um con-
trolador PI [50|. Este algoritmo de controle calcula a variacao da saida a partir do ponto
atual, portanto sua saida ¢ somada a posicao atual para definir a nova posi¢ao cuja equa-
¢ao é dada por

Au(t) = kyAe(t) + kp%Tae(t) (7.5)

onde
Au(t) é a variacao da agao de controle.
k, ¢ o ganho do controlador.
Ae(t) é a variagao do erro.
T, é o periodo de amostragem do controlador.
A equagao (7.5) é obtida subtraindo-se a defini¢cao do controlador PI convencional no

instante ¢, daquela no instante ¢ —1. Para a sua implementacao considera-se um separador
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cilindrico horizontal com raio igual a s = 0,5 m e comprimento igual H, = 3 m e assume-
se um intervalo de nivel igual a 0,25 m (0%) a 0,75 m (100%), ou seja, realizando-se uma

mudanca de escala considerando este intervalo, obtém-se a seguinte funcao de troca
N, (n) = 200n — 50

onde N, (n) é o nivel obedecendo o intervalo considerado, ou seja, 0,25 m (0%) a 0,75 m

(100%) e n & o nivel real em (m).

7.2.3 Simulagoes e Analise dos Resultados

Nesta secao sao apresentados os resultados das simulacoes da estratégia de controle de
nivel convencional, com o controlador PI, considerando trés cenarios de simulacao com
golfadas: primeiramente, a abertura da véalvula no topo da tubulacao ascendente igual a
2 =20% e z = 30%, e entao z variavel. O diagrama de blocos da estratégia de controle
de nivel convencional é apresentado na Figura 7.1.

mLS.in(t)
SP e(t) uit) N

@ Controlador ﬁ Valvula de liquido % Separador

do separador

/F mLS out(t)

Figura 7.1: Diagrama de blocos do separador para a estratégia de controle de nivel convencional.

Considera-se que a dinamica da valvula, isto é, o tempo para que sua abertura alcance
o valor da acao de controle é curto, portanto, isto implica que a abertura da mesma
pode ser considerada a propria acao de controle. Conforme a equagao do controlador
apresentada em (7.5), na acao de controle proporcional a a¢ao de corre¢ao na valvula é
proporcional a variagao do erro, que é o desvio entre a variavel controlada em relagao ao
setpoint, e a agao integral vai atuar no processo enquanto houver diferenca entre o valor
medido (nivel) e o valor desejado (setpoint) [50].

A seguir sao apresentados os resultados das simulagoes considerando a abertura da
valvula no topo da tubulagao ascendente z = 20% e z = 30%. Inicialmente, para o
célculo do ganho k, do controlador PI é necessario definir uma perturbacgao para a vazao
de alimentagao do vaso, para a abertura da valvula no topo z = 20% a vazao de entrada
de liquido no separador tem picos em torno de 11,31 kg/s, ou seja, considera-se aqui uma
perturbagao AFp = 31% na vazao de opera¢ao média igual a 8,64 kg/s. Para a abertura
2z = 30% a vazao de entrada de liquido no separador tem picos de aproximadamente 13

kg/s, isto é, considera-se uma perturbacao AFp = 50% na vazao de operacao média igual
a 8,64 kg/s.
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Agora, assume-se que o intervalo de nivel ¢ 100 % (i.e., 0,25 m (0%) a 0,75 m (100%))
e que o intervalo de vazao é igual a 17,28 kg/s (que corresponde a vazao de operagao
quando a valvula de liquido do separador esta totalmente aberta). Deseja-se que o nivel

atinja no maximo 55% do intervalo de nivel para:

e a perturbagao de vazao de 31% (z = 12%) na vazao de operagao média igual a 8, 64
kg/s (ou seja, a perturbacao de 31% é igual a 2,678 kg/s da vazdo de operacao
média, ou igual a 15,5% do intervalo de vazao de 17,28 kg/s);

e a perturbagio de vazao de 50% (z = 30%) na vazao de operagdo média igual a 8,64
kg/s (ou seja, a perturbacao de 50% ¢é igual a 4,32 kg/s da vazao de operagao, ou
igual a 25% do intervalo de vazao de 17,28 kg/s).

Considerando a equagao (7.1) sdo apresentados na Tabela 7.1 os respectivos ganhos

k, para os controladores PI convencionais.

Tabela 7.1: Ganhos dos controlador PI convencionais.
2 (%) | AFp(%) | Linaz (m)|SP (m)| k,

20 15,5 59 o0 3,1
30 25 59 20 Y

Para o calculo do tempo integral 7; encontra-se primeiramente o tempo de residéncia
do vaso dado pela equagao (7.3). Para este desenvolvimento é necessério calcular o volume

Vs, para absorver a perturbacao, que é dado por

VSL = vLmam - ‘/setpoint

onde V7,4 € 0 volume de liquido dentro do vaso considerando o nivel de liquido méaximo,
sendo encontrado através da equagao do volume de liquido de um cilindro horizontal de

raio r = r,, comprimento C' = Hy, e altura de liquido N = L.« que é igual a

V o 2 rs — Lmax
Lmax = |T5ATCCOS 7“7

s

) - (Ts - Lmax)\/2rsLmax - Lmax H4'

Considerando os parametros ry = 0,5 m, Ly, = 0,75 m, e Hy = 3 m, encontra-se
que Vimas = 1,896 m?. J4 o volume de liquido quando o nivel esta no setpoint SP = 0,5
m, € igual a Viepoint = 1,178 m3. Logo o volume para absorver a perturbacao de vazao
achado é igual a Vg, = 0, 718 m3.

Considerando as equagoes (7.3) e (7.4) ¢ apresentado na Tabela 7.2 os respectivos
tempos integrais T; para z = 20% e z = 30%.

E apresentada na Figura 7.2 (al) e (b1) respectivamente a variacao dos fluxos méssicos

de liquido mp, out(t) € gas mea ot (t) que entram no separador, considerando z = 20%. Na
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Tabela 7.2: Ganhos dos controlador PI convencionais.
z (%) |AFp (m?/s)|Tr (s)|T; (s)
20 0,0036 199,4 | 798

30 0,006 120 | 480
15 i ! ! 15
w o
g 10 i §> 10H
S [S
% 50 100 150 200 % 50 100 150 200
tempo [min] - (al) tempo [min] - (a2)

-
[

@ @
) )
= X,
5 05 B 505 1
o =]
R TaTaa%aVavaVavaVavaVai Rumn:
g g
% 50 100 150 200 % 50 1550 150 200
tempo [min] - (b1) tempo [min] - (b2)

Figura 7.2: (al) Fluxos maéssicos de liquido mpr, ot (t) € (bl) fluxos massicos de gas ma,out(t)
que entram no separador com z = 20%, (a2) Fluxos massicos de liquido mr, out(t) e (b2) fluxos

massicos de gas mg out(t) que entram no separador com z = 30%.

Figura 7.2 (a2) e (b2) é mostrado a variagao dos fluxos massicos de liquido e gas que
entram no separador, considerando z = 30%

Na Figura 7.3 (a) ¢ apresentada a varia¢ao do nivel de liquido N (¢) dentro do separador
para z = 20% sem controle (linha pontilhada) e com controle PI de nivel convencional
(linha solida). Na Figura 7.3 (b) observa-se a influéncia do controle de nivel na pressao
do géas P (t) dentro do vaso. Na Figura 7.3 (c) verifica-se a variagao dos fluxos méssicos
de liquido mprg eut(t) € gas masout(t) que saem do separador através da valvula Va, de
liquido, e Vay de gés. Finalmente, na Figura 7.3 (d) observa-se a variagdo da abertura
da valvula Z de liquido do separador com o controlador PI de nivel convencional.

Constata-se que com a aplicacao da estratégia de controle PI de nivel convencional, a
amplitude da golfada dentro do vaso diminuiu, oscilando proximo ao setpoint. Em relacao
a pressao do gas observa-se que nao houveram grandes alteragoes da mesma dentro do vaso.
Por outro lado, considerando-se que este controle tem como especificacao evitar o nivel
alto de liquido dentro dos separadores de producao e manter o nivel no setpoint, verifica-se
que, para eliminar a quantidade de liquido excedente no vaso, a valvula de liquido na saida
do separador apresenta uma abertura e fechamento significativos. Consequentemente, as
variagoes dos fluxos massicos de liquido e gas na saida do separador sao mais oscilatorias,
ocasionando perturbagoes para os equipamentos a jusante do vaso. Este fato pode ser
verificado nas Figuras 7.3 (c) e 7.3 (d).

Na Figura 7.4 (a) é apresentado o controle de nivel N(¢) com controlador PI conven-
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Figura 7.3: Variacoes dos diferentes parametros do modelo considerando uma situagdo com

controle PI de nivel convencional e sem controle de nivel para z = 20%.

cional para z = 30%. Observa-se que com aumento do ganho do controlador (i.e., k, = 5)
em relacao ao resultado da simulagao anterior a acao de controle de nivel é mais rigida,
embora a golfada seja mais severa a amplitude do nivel de liquido dentro do vaso é um
pouco menor. Verifica-se também uma melhora na pressao do gés Pg(t) dentro do vaso
e, consequentemente uma diminuigao nas oscilacoes dos fluxos massicos de gas meas out ()
que saem do separador através da valvula Va,. Entretanto, devido ao controle de nivel
ser mais eficaz, houve uma significativa variagao na abertura da valvula de liquido do se-
parador (chegando aos extremos i.e., z = 0% e z = 100%). Conforme pode ser observado
na Figura 7.4 (d), os fluxos massicos de liquido mpg . (t) sdo muito oscilatorias para os
equipamentos & jusante do separador, conforme pode ser visto na Figura 7.4 (c).

Para comparar o desempenho do controlador PI de nivel convencional com os con-
troladores PI de erro-quadratico também atuando no nivel, que serao apresentados mais
adiante neste Capitulo, sao medidas algumas normas de sinais e os valores maximos e
minimos para os fluxos massicos de liquido que saem do separador com o controlador PI
de nivel, tais resultados sao apresentados na Tabela 7.3

A seguir sao apresentados os resultados das simulagoes considerando a abertura da
valvula no topo da tubulacao ascendente variavel, em intervalos de 90 min. Inicialmente,

tem-se z = 12%, ou seja, uma situac¢ao sem golfada; na sequéncia consideram-se situagoes
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Figura 7.4: Variacoes dos diferentes parametros do modelo considerando uma situa¢ao com

controle de nivel e sem controle de nivel para z = 30%.

Tabela 7.3: Medidas de desempenho para o controle de nivel PI convencional.
2 (%) [IEA | IEQ |my out max(kg/s) | mp o min(kg/s)
Plconv| 20 |1424(14246 12,9 2,6
Plconv| 30 |1546|15456 15,4 0,2

com golfada isto &, z = 20%, z = 50% e z = 30%, respectivamente. Assume-se que o
ganho do controlador é igual a k, = 3,1. A especificacao de controle é manter o nivel no
setpoint igual a SP = 0,5 m. O tempo integral é igual a T; = 798 s. Na Figura 7.6 (a)
sao apresentadas os fluxos massicos de liquido my, 4 (t), e na Figura 7.6 (b) sao mostrados
os fluxos massicos de gas me oui(t) na entrada no separador.

Na Figura 7.6 (a) é apresentado o controle de nivel N(t) com controlador PI con-
vencional com a abertura da valvula z variavel. Observa-se que esta agao de controle
diminuiu um pouco as oscilagoes referentes ao fluxo com golfadas. Verifica-se, também,
que a pressao do gas Pg1(t) dentro do vaso oscilou concentrando-se em torno da pressao
média com grandes picos de pressao quando z = 50%. Nota-se que com o controle do
nivel de liquido no vaso houve uma diminuicao nas oscilacoes do fluxo massico de gas que
saem do separador através da valvula de gas Vas. Por outro lado, com o controle de nivel

houve uma significativa variacao na abertura da valvula de liquido, localizada na saida do
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Figura 7.6: Variacoes dos diferentes parametros do modelo considerando uma situa¢ao com

controle PI convencional de nivel e sem controle de nivel para z variavel.

separador, conforme pode ser observado na Figura 7.6 (d), com fluxos massicos de liquido
muito oscilatérias para os equipamentos a jusante do vaso, que pode ser visto na Figura
7.6 ().

Para a avaliacao do desempenho deste controlador PI de nivel com a abertura da
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valvula z localizada no topo da tubulagao ascendente variavel, sao medidas algumas nor-
mas de sinais, e também a média dos picos dos fluxos massicos de liquido que saem do

separador com controle PI de nivel. Estes resultados sao apresentados na Tabela 7.4.

Tabela 7.4: Medidas de desempenho.
IEA | IEQ | Pico |mp o max (kg/s)
Plconv | 1481|14812|29,72 19,9

Nesta secao foi realizado o controle PI de nivel convencional, em um separador de
producao sob golfadas. A realizagdo deste controle visa dois objetivos distintos: (1) a
determinacao de um ganho linear k; para o calculo do ganho nao-linear dos controlado-
res de erro-quadratico desenvolvidos neste trabalho, e (2) a comparagao do algoritmo de
controle PI com o controlador PI de erro-quadratico na estratégia de controle de nivel
convencional em tanques sob golfadas. Para a determinacao do ganho nao-linear do con-
trolador de erro-quadrético ¢ necessario que se obtenha as equacgoes de estado do modelo
do separador linearizado. Para esta linearizacao foi aplicado o método da Linearizagao

Jacobiana que é descrito no Apéndice H.

7.3 Linearizacao da Equacao do Separador

Para a aplicacao do controlador de erro-quadratico desenvolvido neste trabalho no pro-
blema da golfada, a equagao do vaso do modelo dinamico simplificado do sistema tubulagao-
separador, apresentada no Capitulo 5, deve ser linearizada.

Considere-se a equacao diferencial nao-linear que descreve a variacao do nivel de liquido
dentro do vaso dada por

con 1= (rs = N(1))?
N = 2HpN(t) [3rs — 2N (t)]

[mL,out (t) - mLS,out(t)]a (76)

e os parametros do separador apresentados na Tabela 7.5.

Tabela 7.5: Parametros do Separador.

Parametros Descricao Valor

rs raio 0,5m

Hy comprimento 3m

oL densidade de liquido 750 kg/m?

g gravidade 9,8 m/s*
Pors pressao a jusante da valvula z7 [49 x 10° N/m?
ML out vazao de operagao média 8,64 kg/s

P pressao do gas dentro do vaso 8,64 kg/s

Assume-se para a linearizagao que o fluxo maéssico na entrada do separador é igual a

vazao de operacao média my . = 8,64 kg/s, e que a pressao do gas dentro do vaso ¢é
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igual a pressao média do gas Pg; = 50 x 10° N/m?. Substituindo na equagao (7.6) os
parametros do separador apresentados na Tabela 7.5 juntamente com my, ¢ ¢ P médios,
e considerando N(t) = z e z;, = u tem-se a equag¢ao nao-linear do separador igual a

P 64(x — z2)1/2 — 0,002u(750 x 10°x — 694,875 x 10°2% — 55,125 x 10°23)1/2
B 6750z — 900022 '

(7.7)

Considerando a equacao do sistema linearizado

Oo(t) = ALOL(t) + BLou(t)
e respectivamente o ponto e a entrada de equilibrio iguais a z = 0,5 m e u = 0,5 (i.e.,
zr, = 50%), conforme desenvolvimento matematico detalhado no Apéndice H, o sistema
linearizado correspondente a equacao nao-linear do separador apresentado na equacao
(7.6) ¢ igual a
2(t) = —0,000234z(t) — 0,0078u(t) (7.8)

y = 2(t). (7.9)
A seguir sera determinado o ganho nao-linear para o controlador de erro-quadratico

baseado nas equagoes do modelo linear do separador apresentadas nas equagoes (7.8) e
(7.9).

7.4 (Calculo do Ganho Nao-Linear do Controlador de

Erro-Quadratico

Nesta secao sao apresentados os calculos para a determinacao do ganho nao-linear do
controlador de erro-quadratico, que sera aplicado no controle de nivel convencional no
problema da golfada, bem como os resultados das simulagoes e sua anélise considerando
o modelo do separador linearizado.

Para a anélise dos resultados considera-se controladores do tipo PI aplicados no con-
trole do nivel de liquido convencional no separador [46,50]. Entao, compara-se os contro-
ladores PI de erro-quadratico que possuem os ganhos nao-lineares, obtidos neste trabalho,
entre si, e com: o controlador PI do tipo convencional [50|, pois este tipo de controlador
¢ utilizado em 90% das malhas de controle industriais [51]; os controlador PI de erro-
quadratico encontrados na literatura [47,52], que sdo sugeridos para o controle de nivel
em tanques. Os tipos de controladores, e as sintonias para o ganho linear k;, tempo

integral T;, e o ganho nao-linear kyny sao descritos a seguir.

1. PIConv - controlador PI convencional: neste algoritmo de controle o ganho linear
k1 e o tempo integral T; sao sintonizados conforme o método de sintonia para con-

troladores de nivel apresentado na Secao 7.2.
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2. CPlIeq; - controlador PI de erro-quadratico 1: o ganho nao-linear kony é proposto

pelo Teorema 4.

3. CPleqs - controlador PI de erro-quadratico 2: o ganho nao-linear kony é proposto

pelo Teorema 7.

4. CPleqs - controlador PI de erro-quadratico 3: o ganho nao-linear kopyy, € sintonizado

conforme [47|, isto &, deve ser 50% do valor do ganho linear.

5. CPleqy - controlador PI nao-linear: neste algoritmo de controle nao-linear descrito

em [52] a equacao do controlador é dada por

ke = kr[l + kanr(|(N — SP)])/100] (7.10)

onde

N é o nivel de liquido, (m).
SP é o setpoint.

kr é o ganho linear.

konr € 0 ganho nao-linear.

O ganho linear, e o ganho nao-linear do controlador de erro-quadratico apresentado

em (7.10) sao respectivamente calculados conforme
]{JL — ]{51/2,

konz = 100/|(LIMIT — SP)|.

Para o ganho linear k; e o tempo integral 7; sao considerados os encontrados pelo
método de sintonia apresentado na Secao 7.2, ou seja, ky = 3,1 e T; = 798 s quando a
abertura da valvula localizada no topo da tubulagao ascendente é igual a z = 20%. Para o
calculo dos ganhos nao-lineares de CPleq; e de CPleqs, considera-se o modelo do separador
linearizado, dado pelas equagoes (H.8) e (H.9). Entretanto, durante as simulagbes para
o calculo de konp observou-se que a matriz de estado obtida através da composicao do
processo, com as agoes de controle, considerando k; = 3,1 (i.e., k; > 0) nao era uma
matriz Hurwitz, ou seja, os autovalores desta matriz foram positivos, o que impediu o
calculo de konp. Por outro lado, quando foi utilizado k; < 0 os autovalores encontrados
da matriz de estado foram negativos, entao, foi escolhido o ganho nao-linear com sinal
oposto, ou seja, k; = —3, 1, e o mesmo tempo integral.

Em seguida, sao determinadas as equagoes do sistema em espaco de estado das agoes

de controle P e I considerando-se k1 = —=3,1e T; =798 s

i, = 0,0012u,
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y = x(t).
A composicao do sistema em espaco de estado do processo, com o sistema em espago

de estado das acoes de controle P e I, resulta em um sistema em espaco de estado cujas

equacoes sao

i(t) = Ax(t) + Bu(t) (7.11)
y=Cuz(t) (7.12)
e suas matrizes sao dadas por
—0,0002 —0,0078 —0,0078
A= . B= . C= [ 10 } .
0 0 0,0012

Em seguida, sao realizadas as simulagoes com o modelo do vaso linearizado, onde
utiliza-se como condi¢ao inicial z(0) = 0,6. O ganho nao-linear dos controladores de
erro-quadratico CPleq; e CPleqy dependem do erro maximo do sistema de controle em
malha fechada. Como nao se dispoem do valor de € para o calculo de kyn 7, utiliza-se como
hipotese, para fins de simplificacdo nas simulagoes, € = [|Cz(t)||.c = 0,1, que é o pico
do sinal do erro do processo com controlador PI convencional (PIConv). E apresentado
na Figura 7.7 a evolugao do erro de rastreamento de todos os processos PIConv, CPleq;,

CPleqs, CPleqs e CPleqs. Constata-se que todos possuem o mesmo pico de sinal de erro.

0 T T T T =
PIConv
-0.01} CPleq, |
= = =CPleq,
-0.02r CPleg, 1
—.—.CPle
~0.03 Y]
~~
N
I3 -0.04
I -0.05
o
= 0.06
o
-0.07
-0.08 -
-0.09
-0.1 i i i i
0 2000 4000 6000 8000 10000

tempo —t
Figura 7.7: Evolugao do erro de rastreamento.

Inicialmente, é calculado o primeiro intervalo para o ganho nao-linear apresentado no

Teorema 4. Considerando k; < 0, tem-se que
koni € (—1,336, O]

E escolhido kony, = —1, 34 como o limite para o ganho nao-linear.
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Em seguida, ¢ encontrado o intervalo para o ganho linear, apresentado no Teorema 6.

Considerando kyy, < 0, tem-se que
kor, € (—0.5653, 0]

é escolhido ko, = —0,57 como o limite para o ganho linear.
Finalmente, é calculado o segundo intervalo para o ganho nao-linear, apresentado no

Teorema 7. Considerando kony < 0 tem-se que
kanr € (—5.6528, 0]

é escolhido konp = —5.65 como o limite para o ganho linear.
Para o controlador PI de erro-quadratico CPIeqs [47] tem-se que o ganho nao-linear é
igual a
kanr = (50%)k; = —1, 55.

Para o controlador PI de erro-quadratico CPleqy [52] tem-se que o ganho linear é
kr =k1/2 = —1,55,

considerando que o limite do nivel de liquido no vaso é igual a LIMIT = 0,75, o ganho
nao-linear é

keonr = 100/|(LIMIT — SP)| = 1/|(0,75 — 0,5)| = 4,

entao, assumindo que o nivel NV esta no limite, tem-se que o ganho do controlador nao-

linear é igual a

ke = kp[L + kanp|(N — SP)[] = —1,55[1 + 4]0, 75 — 0,5|] = —3, 10.

7.4.1 Simulagoes e Analise dos Resultados

Nesta subsecao sao apresentados os resultados das simulacoes considerando-se o modelo
do tanque linearizado. Os valores absolutos dos ganhos dos controladores PI e PI de
erro-quadratico sao apresentados na Tabela 7.6. Verifica-se que o valor absoluto do ganho
nao-linear obtido pelo Teorema 7, ¢ maior do que o valor absoluto obtido para os ganhos

nao-lineares dos demais controladores simulados.

Tabela 7.6: Valor absoluto dos ganhos dos controladores.
Controlador PI| |ki| ||keni| ||kl

PIConv 3,1 — —

CPleq; 3,1 1,34 | —

CPleq» 3,1| 5,65 | —

CPleqs 3,11 1,55 | —

CPleqq 1,55 4 |31

B il Bl R
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Sao apresentadas, na Figura 7.8 o sinal de controle u(t), e na Figura 7.9 as saidas
dos processos, considerando o modelo do separador linearizado, em malha fechada com os
controladores da Tabela 7.6. Sao mostradas na Figura 7.10 (a) as fungdes de Lyapunov e
na Figura 7.10 (b) suas derivadas, respectivamente. Observa-se que o processo com todos
os controladores avaliados PIConv, CPleq;, CPleq,, CPleqs, CPleqs possuem funcao de
Lyapunov definida-positiva, e a derivada definida-negativa, caracterizando a estabilidade

assintotica no sentido de Lyapunov.
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Figura 7.8: Sinal de controle considerando os diferentes algoritmos simulados.
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Figura 7.9: Saidas do processo considerando os diferentes algoritmos simulados.

Os controladores, aplicados no modelo do separador linearizado, PI de erro-quadratico,
ou seja, CPleq;, CPleqs, CPleqs, e CPleqy, sao comparados entre si, e com o controlador
PI convencional através da medicao de algumas normas de sinais tais como: a Integral
do Erro Absoluto (IEA), a Integral do Erro Quadratico (IEQ) e o pico do valor do sinal
do erro [63]. Estas medidas de desempenho sao apresentadas na Tabela 7.7, em conjunto

com a porcentagem de redugao dos erros em relacao ao controlador PI convencional,
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Figura 7.10: (a) Fun¢oes de Lyapunov e (b) derivadas das fun¢oes de Lyapunov.

denominadas e, € Eieq, respectivamente, para IEA e IEQ.

Os processos com os controladores PI de erro-quadratico apresentaram melhor de-
sempenho, quando comparados com o processo com o controlador PI, ou seja, o erro de
rastreamento daqueles foi menor. O processo que apresentou melhor desempenho foi o
com o controlador CPleq, obtido através do Teorema 7, e que possui ganho nao-linear
maior, pois este apresenta reducao de 6,7 % para IEA e 4,97 % para IEQ, em relagao ao

controlador PI convencional.

Tabela 7.7: Medidas de desempenho.
Controlador PI| IEA |&eq (%)| IEQ |&ieq (%) |Pico
PIConv 2,9588 0 0,4231 0 0,1
CPleq; 2,9097 | 1,67 04178 | 1,25 | 0,1
CPleq, |2,7647| 6,7 |0,4022| 4,94 | 0,1
CPleqs 2,9022 | 191 |04170| 1,44 | 0,1
CPleqy 2,8482 | 3,74 04112 | 2,81 | 0,1

R Rl R R R

7.5 Aplicacao do Controlador de Erro-Quadratico ao

Modelo Nao-Linear

Nesta secao sao apresentados os resultados das simulagoes utilizando o modelo para o
sistema tubulagao-separador nao-linear sob regime de fluxo com golfadas considerando os

controladores e o valor absoluto dos seus respectivos ganhos apresentados na Tabela 7.6.
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7.5.1 Simulagoes e Analise dos Resultados

A seguir, sao apresentados os resultados das simulacdes considerando a estratégia de con-
trole de nivel convencional nos separadores de producao, cuja especificacao de controle é
manter o nivel no setpoint, igual a SP = 0,5 m. O principal objetivo nesta subse¢ao é
verificar se as oscilagoes provenientes das golfadas sao reduzidas com a aplicacao do con-
trolador de erro-quadratico CPleqs no modelo nao-linear. Ou seja, que este controlador,
cujo ganho nao-linear é desenvolvido no Teorema 7, no Capitulo 6, apresenta uma agao

de controle mais eficaz, quando comparado com os demais controladores simulados.

Cenario 1: Abertura da valvula igual a z = 20%

Sao apresentados os resultados das simulagoes na qual considera-se a abertura da valvula
localizada no topo da tubulagao ascendente igual a z = 20%, ou seja, com golfada. Na
Figura 7.11 sdo mostradas as variagoes do nivel de liquido no tanque N(¢) considerando
os controladores de erro-quadratico CPleq; na Figura 7.11 (a), CPleqs na Figura 7.11 (d),
CPleqs na Figura 7.11 (b); e CPleqy na Figura 7.11 (c¢). Observa-se que com o aumento
do ganho nao-linear a amplitude da golfada diminuiu, sendo que as menores oscilagoes
para o controle de nivel convencional sao obtidas com o controlador de erro-quadratico

CPleqs desenvolvido no Capitulo 6, deste trabalho.
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Figura 7.11: Nivel de liquido no tanque N (t) considerando os controles PI de erro-quadratico

de nivel e sem controle de nivel para z = 20%.
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Sao apresentadas na Tabela 7.8 as medidas de desempenho através da medicao de
algumas normas de sinais, considerando a aplicagao do controle de nivel no modelo nao-
linear (i.e., o modelo para um sistema tubulagao-separador sob golfadas); e a porcentagem
da diminuic¢ao do erro (melhora no controle), denominada &, em relagao ao controlador PI
convencional, PIConv. As simulacoes que correspondem ao controlador PI convencional

foram apresentadas na Segao 7.2 deste capitulo.

Tabela 7.8: Medidas de desempenho.
Controlador PI|IEA | [EQ |& (%)
PIConv 1424114246 0
CPleqy 886 | 8856 | 37,8
CPleq, 606 6062 | 57,4
CPleqs 858 | 8579 | 39,7
CPleqy 7227216 | 49,3

Os controladores PI de erro-quadratico CPleq;, CPleqs, CPleqs e CPleqy sao compa-
rados entre si, e com o controlador PI convencional. Observa-se que o processo descrito
pelo modelo nao-linear com os controladores PI de erro-quadratico, no controle do nivel,
apresentaram um melhor desempenho quando comparados com o controlador PI conven-
cional, pois a amplitude da golfada diminuiu, consequentemente o erro de rastreamento
foi menor 37,8 % para CPleqy, 57,4 % para CPleqs, 39,7 % para CPleqs, e 49,3 % para
CPleqs. O melhor resultado obtido foi com o controlador de erro-quadratico CPleqs em
relacao ao controlador PI convencional, PIConv. Considerando apenas os controladores
de erro-quadratico, o processo que apresentou melhor desempenho também foi o com con-
trolador de erro-quadratico CPleqs. Nesta anélise de desempenho nao foram utilizadas as
medidas do pico do sinal do erro, porque todos os controladores simulados apresentaram
valores muito proximos para esta medida.

Na Figura 7.12 sao apresentadas os fluxos massicos de liquido m g ou:(t) € gas meas out ()
que saem do separador, respectivamente, através das valvulas Va; e Vas, considerando
a estratégia de controle de nivel convencional de liquido no tanque, ou seja, CPleq; na
Figura 7.12 (a), CPleq, na Figura 7.12 (d), CPIeqs na Figura 7.12 (b), e CPleqy na Figura
7.12 (c). Conforme revisao bibliografica realizada [46,47] foi encontrado que o controlador
de erro-quadratico quando aplicado no controle de nivel em tanques de separagao ocasi-
ona taxas de fluxo de fluidos mais estaveis para os equipamentos & jusante da valvula de
liquido do vaso, quando comparado com o controlador convencional (ver Figura 7.3 (c)).

Na Tabela 7.9 sao apresentadas os fluxos méassicos maximos de liquido que saem do
separador, mp, o, max; os fluxos massicos minimos de liquido que saem do separador,
mr owt Min; a amplitude dos fluxos méssicos, ou seja, a diferenca entre os maximos e

minimos, AM; e a porcentagem de diminui¢ao na amplitude do fluxo méssico &40 em
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Figura 7.12: Fluxos massicos de liquido mpg out(t) € gas mas,out(t) que saem do separador.

relagao ao controlador PI convencional. Considerando os resultados para os fluxos mas-
sicos apresentados para o controle de nivel no separador, verifica-se uma diminuicao dos
fluxos de liquido que saem do separador em relagao ao controle de nivel com o controlador
PI convencional, porém esta diferenca é pequena. O melhor resultado é o obtido com o
controlador de erro-quadratico CPleqs com diminuicao de 20 % na amplitude em relacao

ao controlador PI convencional.

Tabela 7.9: Fluxos massicos de liquido para os equipamentos a jusante do separador,
2z =20%.

Controlador PI|{my, o max (kg/s)|mp o min (kg/s)| AM|Eam (%)
PIConv 13 2,9 10,5 0
CPleq; 12,3 2,7 9,6 9,5
CPlIeq, 11,5 3.1 84| 20
CPleqs 12.1 2.6 95| 95
CPleq, 11,9 2.9 9 | 143

Cabe ressaltar que quando realiza-se o controle de nivel convencional, a valvula de
liquido na saida do separador abre e fecha com o objetivo de eliminar os fluidos excedentes
que entram no vaso, apresentando vazoes de saida de liquido mais oscilatorias do que
a situagao sem controle. Na Figura 7.13 (a)-(d) e na Tabela 7.10 sao apresentadas a

amplitude de abertura da valvula de liquido Va; do separador com o controlador PI
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convencional, e com os controladores PI de erro-quadratico; e a porcentagem da amplitude
de abertura da valvula Va; em relacao a amplitude de 100%, denominada &, ..
Observa-se que todas as amplitudes da valvula Va;, quando os controladores de erro-
quadratico sao usados, sao maiores do que aquelas obtidas com o uso do controlador PI
convencional. Isto ocorre porque a acao de controle dos primeiros é mais eficaz, pois
h& um compromisso em diminuir as oscilagoes das golfadas. Portanto, ha uma abertura
maior da valvula para eliminar o liquido excedente no vaso. Entre os controladores de erro-
quadréatico verifica-se que o controlador que apresenta menor amplitude, igual a 72 %, para
a valvula Va; é o controlador de erro-quadratico CPleqs. Este também apresentou taxas

de fluxos massicos de liquido menores, quando comparado com os demais controladores

simulados.
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Figura 7.13: Abertura da valvula de liquido do separador.

Tabela 7.10: Amplitude de abertura da valvula Vaj;.

Controlador PI|&,; (%)
PIConv 72
CPleq; 80
CPleq, 75
CPleqs 79
CPleqy 7
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Cenario 2: Abertura da valvula igual a z = 30%

Nesta subsegcao sao apresentados os resultados das simulagoes na qual considera-se a
abertura da valvula localizada no topo da tubulacao ascendente igual a z = 30%, ou seja,
com golfada. Os valores absolutos dos ganhos dos controladores convencional e de erro-
quadratico sao apresentados na Tabela 7.11. Verifica-se que o valor absoluto para o ganho
nao-linear do controlador CPleqs, obtido pelo Teorema 7, no Capitulo 6, é maior do que

o valor absoluto obtido para os ganhos nao-lineares dos demais controladores simulados.

Tabela 7.11: Valor absoluto dos ganhos dos controladores.
Controlador PI||ki|||kanr||| k]

PIConv 5 i

CPleq, 512,04 | —

CPleq- 5 8,08 | —

CPleqs 51 25 | —

CPleqy 25| 4 5

OF | | b =

Na Figura 7.14 sdo apresentadas as variagoes do nivel de liquido N(¢) no tanque
considerando os controladores de erro-quadratico CPleq; na Figura 7.14 (a), CPleqy na
Figura 7.14 (d), CPleqs na Figura 7.14 (b); e CPleqy na Figura 7.14 (c).
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Figura 7.14: Nivel de liquido no tanque N (t) considerando controle PI de erro-quadrético de
nivel e sem controle de nivel para z = 30%.
Sao apresentadas na Tabela 7.12 as medidas de desempenho através da medicao de

algumas normas de sinais, considerando a aplicagao do controle de nivel no modelo nao-
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linear; e a porcentagem de diminuigao do erro (i.e., melhora no controle), denominada &,
em relacao ao controlador PI convencional, PIConv. As simulagoes que correspondem ao

controlador PI convencional foram apresentadas na Secao 7.2 deste capitulo.

Tabela 7.12: Medidas de desempenho.
Controlador PI|IEA | IEQ |£ (%)
PIConv 1546|15456| 0
CPleq; 1145|11449] 25,94
CPleq. 7807799 49,54
CPleqs 1085{10855| 29,82
CPleqq 888 | 8883 | 42,56

Os controladores PI de erro-quadratico CPleq;, CPleqs, CPleqs e CPleqy sao compa-
rados entre si, e com o controlador PI convencional. Observa-se que o processo descrito
pelo modelo nao-linear com os controladores PI de erro-quadratico e com o controlador
PI nao-linear, no controle do nivel, apresentaram um melhor desempenho quando com-
parados com o controlador PI convencional. Portanto, a amplitude da golfada diminuiu.
Consequentemente o erro de rastreamento foi menor 25,94 % para CPleqy, 49,54 % para
CPleqs, 29,82 % para CPleqs, e 42,56 % para CPleqs. O melhor resultado obtido foi
com o controlador de erro-quadratico CPleqs em relagao ao controlador PI convencional,
PIConv; e em relacao aos demais controladores simulados.

Na Figura 7.15 sao apresentadas os fluxos méassicos de liquido mg pu:(t) € gas meas out ()
que saem do separador, respectivamente, através das valvulas Va; e Vas, considerando o
controle de nivel convencional de liquido no tanque, ou seja, CPleq; na Figura 7.15 (a),
CPleqs na Figura 7.15 (d), CPleqs na Figura 7.15 (b), e CPleqq na Figura 7.15 (¢). O re-
sultado para os fluxos massicos de liquido do controlador PI convencional foi apresentado
na Figura 7.3 (c) deste capitulo.

Na Tabela 7.13 sao apresentadas, os fluxos méssicos maximos de liquido que saem
do separador, mp, s max; os fluxos massicos minimos de liquido que saem do separador,
mr owt Min; a amplitude desses fluxos, ou seja, a diferenga entre os maximos e minimos,
AM; e a porcentagem de diminui¢ao na amplitude dos fluxos massicos &4n em relagcao
ao controlador PI convencional.

Considerando os resultados apresentados com o controle de nivel PI convencional no se-
parador, verifica-se uma diminuicao das vazoes para os controladores PI de erro-quadratico
em relagao ao controlador PI convencional. Porém, esta diferenca é bem pequena. O me-
lhor resultado é o obtido com o controlador de erro-quadratico CPleqs com diminuigao
de 7,24 % na amplitude dos fluxos de liquido em relacao ao controlador PI convencional.
Através dos resultados das simulacoes que nao sao mostrados neste texto, observou-se

um saturamento da valvula de liquido do vaso em todos os casos simulados, ou seja, ela
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Figura 7.15: Fluxos massicos de liquido mpg out(t) € gas mas,out(t) que saem do separador.

apresentou abertura e fechamento méaximos (i.e., de 0 % a 100 %).

Tabela 7.13: Fluxos maéssicos de liquido para os equipamentos a jusante do separador,
2z = 30%.

Controlador PI|my, o max (kg/s)|mp ou min (kg/s) | AM|Eam (%)
PIConv 15,4 0,2 15,2 0
CPleq; 15,4 0,3 15,1 0,7
CPleqy 14,7 0,6 14,1| 7,24
CPleqs 15,2 0.4 148] 2,63
CPleq, 15 0,5 145| 592

Cenario 3: Abertura da valvula 2z variavel

A seguir sao apresentados os resultados das simulacoes com o modelo nao-linear conside-
rando a abertura da valvula no topo da tubulacao ascendente variavel em intervalos de
90 min, inicialmente tem-se z = 12%, ou seja, uma situacao sem golfada; na sequéncia
considera-se situacoes com golfada isto ¢, z = 20%, z = 50% e z = 30%, respectivamente.
Os ganhos do controladores sao os mesmos apresentados na Tabela 7.6. A especificacao

de controle é manter o nivel no setpoint igual a SP = 0,5 m. O tempo integral é igual a
T, =798 s.
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Na Figura 7.16 sao apresentadas as variagoes do nivel de liquido N(¢) no separador
com os controladores de erro-quadratico CPleq; na Figura 7.16 (a), CPleq, na Figura 7.16
(d), CPleqs na Figura 7.16 (b), e CPleqq na Figura 7.16 (c¢). Conforme o resultado das
simulagoes observa-se que o controlador de erro-quadratico CPleqy apresenta os melhores
resultados para o controle de nivel, ou seja, houve uma maior reducao na amplitude da

golfada, quando comparado com os demais controladores simulados.
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Figura 7.16: Variacao do nivel de liquido N(¢) no tanque considerando controle PI de erro-

quadratico de nivel e sem controle de nivel, z variavel.

Sao apresentadas na Tabela 7.14 as medidas de desempenho considerando a abertura
da valvula no topo da tubulagao ascendente z variavel, e os seguintes controladores do tipo
PI, convencional PIConv; de erro-quadratico CPleq;, CPleqy, CPleqs; e CPleqs. Também
é apresentada a porcentagem de diminuicao do erro de rastreamento do processo, dada
por &, dos controladores de erro-quadratico, em relacao ao controlador convencional. Os
resultados das simulagoes com o controlador convencional PIConv, no controle de nivel
com 2z variavel, foi apresentado na Secao 7.2.

Conforme os resultados observados o processo descrito pelo modelo nao-linear (i.e.,
modelo dinamico para o sistema tubulagao-separador), com os controladores PI de erro-
quadratico e com o controlador PI nao-linear, na estratégia de controle do nivel de liquido
convencional, em tanques sob golfadas, com z variavel, apresentaram um melhor desem-
penho quando comparados com o controlador PI convencional. Assim, a amplitude da

golfada diminuiu e, consequentemente, o erro de rastreamento foi menor. Considerando
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apenas os controladores PI de erro-quadratico e o nao-linear, o processo que apresentou
melhor desempenho (ver Tabela 7.14) é com o controlador de erro-quadréatico CPleqs
com diminuicao de 56,7 % no erro de rastreamento do processo, quando comparado com
o controlador PI convencional.

Nesta simula¢do também é analisado o pico do sinal do erro de rastreamento (i.e.,
Pico) dos processos com controladores PI de erro-quadrético e com o controlador PI
nao-linear; e a porcentagem de diminuigao deste valor, {p (%), quando comparados com
o controlador PI convencional. O melhor resultado para esta medida de desempenho

também foi encontrado com o controlador CPleqs.

Tabela 7.14: Medidas de desempenho.

[EA | IEQ [£ (%) | Pico |&p (%)
PIConv [1481(14812] 0 [29,72| O

CPleq; | 958 | 9579 | 35,31 | 22,15 | 25,47
CPleq,| 636 |6362|57,06/14,53| 51,11
CPleqs | 917 | 9171 | 38,08 | 21,02 | 29,27
CPleqq | 756 | 7562 | 48,95 | 15,93 | 46,40

Nas Figuras 7.17 (a)-(d) sao apresentadas as variagoes dos fluxos massicos de liquido
MLS,out(t) € 84S Mas,out(r) que saem do separador considerando o controle de nivel com os
controladores PI convencional e PI de erro-quadratico. Na Tabela 7.15 sao apresentados
os picos dos fluxos massicos de liquido no intervalo de abertura da valvula localizada no
topo da tubulacao ascendente igual a z = 50%; e a porcentagem de diminuigao do pico
de vazao dada por &,,. Verifica-se uma pequena diminuicao nas taxas dos fluxos massicos

do controlador CPIeqs em relacao aos demais controladores simulados.

Tabela 7.15: Medidas de desempenho.

1t max (g /5)[Epn ()
PIConv 19,9 0
CPleq, 19 4,52
CPleq, 18,3 8,04
CPleqs 18,9 5,03
CPleqy 18,6 6,53

7.5.2 Consideragoes sobre a Estratégia de Controle de Nivel Con-
vencional
Considerando o problema da golfada em industrias de petroleo e a estratégia de controle

de nivel convencional nos separadores de producao é importante destacar alguns pontos.

No caso das golfadas, elas geram, dentro do tanque, um nivel alto e oscilatorio, e vazoes
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Figura 7.17: Vazoes de liquido e gés que saem do separador considerando o controle de nivel e

z variavel.

de liquido na saida do separador também oscilatorias, causando perturbacoes nos equi-
pamentos do processo a jusante do vaso de separacao. Observou-se nos resultados das
simulagoes apresentados nas secoes anteriores que somente a aplicacao da estratégia de
controle de nivel convencional nao resolve todos os problemas, porque quando é feito este
tipo de controle a valvula de liquido na saida do separador abre e fecha com o objetivo de
eliminar as vazoes de liquido excedentes no vaso, tornando as vazoes de exportacao ainda
mais oscilatorias para os demais equipamentos do processo, pois o objetivo deste controle
é fazer com que o nivel permanecga proximo ao setpoint. Considerando apenas o uso da
estratégia de controle de nivel convencional, seria preciso um outro controlador atuando
nos proximos equipamentos para minimizar os efeitos das vazoes de fluxo oscilatorias; ou
senao a realizacao de uma outra estratégia de controle de nivel diferente da tradicional.
Desta forma, é desejavel um controlador que desempenhe a fungao de fazer com que
o vaso de separacao atue como amortecedor de vazoes, isto ¢, nao é necessario manter o
nivel rigorosamente no setpoint, pode-se permitir variacoes no nivel de maneira a absorver
variagoes de vazao de producao [45]. Diferentes estratégias de controle que usam o conceito
de oscilagao de nivel com amortecimento de vazao sao apresentadas na literatura [61] com
os mais variados nomes: controle ndo-linear [41]; controle de nivel com amortecimento
de vazao (feedforward) [40]; controle de surge 46|, porém a maioria requer medi¢oes de

vazao, seja de saida (exportacao), ou de entrada (carga). Porém, segundo Nunes [61,84], as
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condicoes operacionais de uma planta de processamento sao tais que acontecem mudancas
de regime de escoamento na linha de producao, e tais medidas de vazoes sao muitas vezes
de dificil obtengao [11], e do ponto de vista operacional simplicidade também é desejavel.

Considerando este objetivo, ou seja, evitar medicoes de vazoes, Nunes [62,84| elaborou
uma nova metodologia de controle de nivel denominada "Controle por Bandas", que é
definida na proxima secao. Portanto, com a finalidade de minimizar as variagoes de
vazoes oscilatorias para os equipamentos a jusante da valvula do separador, causadas
pela aplicacao da estratégia de controle de nivel convencional e de erro-quadratico, esta

metodologia ¢ implementada neste trabalho.

7.6 Controle por Bandas de Nunes

Em Nunes [62,84] ¢ definida uma nova metodologia de controle denominada controle por
bandas, onde é proposto que durante a atuagao do controlador o nivel pode excursionar
entre o maximo e o minimo de uma banda, conforme a Figura 7.18, de modo que as vazoes
de saida estejam proximas ao valor médio da vazao de entrada. Sua concepg¢ao dispensa

medicoes de vazao, podendo ser aplicada em qualquer vaso de actimulo.

| o
> F}r \ll Max_L
\)iﬂa.x @
h. ) Min ;
T ] Mmn_U .

D

Figura 7.18: Controle por bandas aplicado em separador bifésico.

No controle por bandas, quando o nivel encontra-se dentro da banda, utiliza-se a média
movel da acao de controle de um controlador PI lento, pois reduzindo a capacidade de
atuacao do controlador obtém-se uma maior flutuacao do nivel de liquido dentro do vaso.
A meédia movel é calculada ao longo de determinado periodo, este periodo deve ser maior
que o periodo T" da golfada. Nos casos em que os limites sao ultrapassados, comuta-se a
acao de controle para um controlador PI de acao rapida por determinado tempo, visando
garantir o retorno do nivel para dentro da banda e, em caso positivo, a acao de controle
volta a ser em média movel. De modo a evitar variacoes bruscas na acao de controle
durante a comutagao entre os modos de operacao dentro da banda e fora da banda, é
sugerido usar a média entre as agoes de controle PI e em média movel [62,84].

Portanto, nesta implementacao, primeiramente, ¢ utilizado um controlador PI que pos-
sui dois modos de operagao: (1) em média movel com agao de controle PI lenta dentro da
banda, e (2) em PI com agao de controle rapida fora da banda. Em seguida, considera-se

a mesma implementacao, porém troca-se o algoritmo de controle PI, pelo algoritmo PI
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de erro-quadrético CPleqs, pois este foi o que apresentou o melhor desempenho consi-
derando os controladores de erro-quadratico simulados na estratégia de controle de nivel
convencional em separadores de producao. A seguir é detalhado a implementacao destes

algoritmos de controle, sendo apresentados os resultados das simulacoes e sua analise.

7.6.1 Aplicacao do Controle por Bandas com Controlador PI e
PI de Erro-Quadratico

Nesta subsecao é apresentado o resultado das simulacoes considerando a aplicacao da
metodologia de controle por bandas utilizando-se o algoritmo de controle PI, e o PI
de erro-quadratico, comparados com a estratégia de controle de nivel convencional. O
diagrama de blocos da implementagao do controle por bandas é apresentado na Figura
7.19.

e()
SP% @ % Controlador de .
3 Asdo Rinks ) s LS int)
&) |
Ny Selecdio do \I/é];a \ uf) Valvidsae hogndo — Nt}
conttolador | Movel H— "5 e %@%
A\ mLS.out(t)
= L
® u(t) media
Sp elt =3
% @ % Controlador de mével L]
Acdo Lenta

Figura 7.19: Diagrama de blocos do controle por bandas de Nunes.

Para estas simulacoes utilizou-se o setpoint SP = 0,75 m e banda BD = 0,2 m, onde
o nivel méximo de liquido permitido passou a ser 0,95 m e o nivel minimo 0,55 m. A
banda foi definida seguindo os trabalhos de Campos et al. [45] e Nunes [62,84]. Segundo
Campos et al. [45] na estratégia de controle por bandas deve ser permitido que os niveis
variem um pouco em torno do setpoint de modo que a vazao nao varie muito, porém as
variagoes dos niveis nao podem ser muito grandes porque em uma plataforma real ha um
sistema de seguranca que para a producao em caso de niveis altos ou baixos no separador.
Para a implementacao do controle por bandas o separador utilizado possui comprimento
Hy=4,5m e diametro D, = 1,5 m, a fim de comportar as flutuacoes do nivel de liquido
dentro do vaso, seguindo os padroes utilizado nos trabalhos de Nunes [62,84], o qual
aplica este controle na plataforma P — 07 da Petrobrés.

Para comparar as diferencas entre as duas estratégias de controle simuladas, i.e., con-

trole de nivel convencional e controle por bandas, considerou-se o algoritmo de controle
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PI em dois cenérios de simulacao: abertura da valvula no topo da tubulacao ascendente

igual a z = 20%), e abertura da valvula z variavel.

Cenéario 1: Abertura da valvula igual a z = 20%

Nos resultados das simulacoes da estratégia de controle de nivel convencional a especifi-
cacao de controle tem por objetivo manter o nivel no setpoint, os valores utilizados para
as constantes k, e T; do controlador sao respectivamente 10 e 1380 s, conforme a metodo-
logia de sintonia apresentada na Segao 7.2 deste capitulo. Na estratégia de controle por
bandas o nivel pode flutuar mais livremente. Neste caso, para o controlador PI de acao
lenta (dentro da banda) utilizou-se k, = 0,001 e 7; = 100000 s, para o controlador PI de
acao rapida (fora da banda) usou-se k, = 0,1 e T; = 1000 s, o periodo para o calculo da
média movel do controlador PI foi de T = 1000 s.

Considerando a estratégia com algoritmo de controle PI de erro-quadratico, cuja me-
todologia de sintonia é proposta pelo Teorema 7 apresentado no Capitulo 6, no controle
por bandas de agao lenta (dentro da banda) utilizou-se k; = 0,001, kony = 0,000004 e
T; = 100000 s, e para o controlador PI de erro-quadratico de acao rapida (fora da banda)
usou-se k1 = 0,1, koyy = 0,02 e T; = 1000 s, o periodo para o calculo da média movel do
controlador PI de erro-quadratico foi de "= 1000 s. As vazoes de entrada de liquido no
vaso sao apresentadas na Figura 7.2 (al), com vazdo média de entrada igual a 8,64 Kg/s.

Na Figura 7.20 (a) sdo apresentados os niveis de liquido N(t) dentro do separador
com controle PI convencional e com controle PI por bandas. Na Figura 7.20 (b) sao
apresentados os niveis de liquido N(¢) dentro do separador com controle PI convencional
e com controle PI de erro-quadratico por bandas. Nas Figuras 7.21 (a) e (b) sdo mostradas
respectivamente as vazoes de liquido mpg .. (t) que saem do separador correspondentes
aos controles de nivel apresentados na Figura 7.20 (a) e (b). Observa-se que com a
estratégia de controle PI de nivel convencional as vazoes de entrada sao transferidas
para a saida do separador. Por outro lado, considerando a estratégia de controle por
bandas é mostrado que conseguiu-se reduzir as oscilacoes das vazoes de saida, e como
consequéncia sao permitidas flutuagoes do nivel de liquido dentro do vaso. Na simulagao
com controlador PI foi encontrado que a média das vazoes de saida foi igual a 8,62 Kg/s,
e na simulacao com controlador PI de erro-quadratico foi encontrado que a média das
vazoes de saida foi igual a 8,63 Kg/s.

Comparando os resultados das simulacoes entre o controlador PI e o PI de erro-
quadratico por bandas, observou-se que o altimo respeitou fortemente as bandas definidas,
pois possui um acao de controle mais rigida que o controlador PI. Entretanto, quando o
nivel atingiu os limites da banda, neste momento, as vazoes de saida de liquido do vaso

com o controlador PI de erro-quadratico foram um pouco mais oscilatorias que as va-
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Figura 7.20: (a) Variagoes do nivel de liquido N(¢) no tanque considerando controle PI con-
vencional (linha pontilhada) e controle PI por bandas (linha sélida), (b) variagoes do nivel de
liquido N (t) no tanque considerando controle PI convencional (linha pontilhada) e controle PI

de erro-auadratico por bandas (linha soélida).
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Figura 7.21: (a) Vazoes de liquido que saem do separador mLS, out(t) considerando controle
de nivel PI convencional (linha pontilhada) e controle de nivel PI por bandas (linha sélida),
(b) vazoes de liquido que saem do separador mLS, out(t) considerando controle de nivel PI
convencional (linha pontilhada) e controle de nivel PI de erro-quadrético por bandas (linha
solida).

zoes encontradas com o controlador PI convencional por bandas, porém esta diferenca é
minima como pode ser verificada na Figura 7.21. Para ambos controladores os resulta-
dos para as vazoes sao melhores que os resultados obtidos com a estratégia de controle
de nivel convencional. Considerando as vazoes de saida quando o nivel encontra-se den-
tro da banda, ambos processos (i.e., PI e PI de erro-quadratico por bandas) apresentam
comportamento semelhante.

Na Figura 7.22 sao apresentadas as variagoes da abertura da valvula de liquido do
separador em (a) para a estratégia de controle PI por banda e em (b) para a estratégia
de controle PI de erro-quadratico por banda.

Sao apresentadas na Tabela 7.16 as medidas de desempenho considerando os contro-

ladores, PI e PI erro-quadratico CPleqs, na estratégia de controle por bandas. Também
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Figura 7.22: (a) Abertura da valvula de liquido do separador considerando a estratégia de con-
trole PI convencional por bandas, (b) abertura da véalvula de liquido do separador considerando

a estratégia de controle PI de erro-quadratico por bandas.

é apresentada a porcentagem de diminuicao do erro de rastreamento do processo, dada
por £ em relagao ao algoritmo de controle PI por bandas. Com a aplicacao do controla-
dor PI de erro-quadratico o desempenho para o controle de nivel foi melhor, pois houve
uma diminui¢do do erro de rastreamento do processo de 11 % em relacao ao controle

convencional.

Tabela 7.16: Medidas de desempenho.
IEA | IEQ [€ (%) | Pico |&p (%)
PI por bandas |2386(23865| 0 |30,58 0
CPleqs por bandas|2124|21245| 11 |20,29| 33,6

Cenario 2: Abertura da valvula 2z variavel

A seguir sao apresentados os resultados das simulagoes considerando a abertura da véalvula
no topo da tubulacao ascendente variavel, ou seja, considera-se situacoes com golfada onde
2 =20%, z = 25%, z = 30% e z = 35%. Na Figura 7.23 sao apresentadas as vazoes de
liquido que entram no separador.

No resultado das simulacoes da estratégia de controle de nivel convencional a especi-
ficacao de controle tem por objetivo manter o nivel no setpoint, os valores utilizados para
as constantes k, e T; do controlador sao respectivamente 10 e 1380 s. Na estratégia de
controle por bandas para o controlador PI de ac¢do lenta (dentro da banda) utilizou-se
k, = 0,001 e T; = 100000 s, para o controlador PI de acao rapida (fora da banda) usou-se
k, = 0,15 e T; = 1000 s, o periodo para o calculo da média movel do controlador PI foi
de T'= 1000 s.

Considerando a estratégia com algoritmo de controle PI de erro-quadratico, cuja me-
todologia de sintonia é proposta pelo Teorema 7 apresentado no Capitulo 6 tem-se que

na simulagao do controle de nivel convencional, os valores utilizados para as constantes
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Figura 7.23: Vazoes de liquido mp, o,:(t) que entram no separador para z variavel.

k, e T} sao respectivamente 10 e 1380 s. No controle por bandas para o controlador PI de
erro-quadratico de agao lenta (dentro da banda) utilizou-se k1 = 0,001, kon = 0,000004
e T; = 100000 s, e para o controlador PI de erro-quadratico de a¢ao rapida (fora da banda)
usou-se k1 = 0,15, ko, = 0,03 e T; = 1000 s, o periodo para o célculo da média movel

para o controlador PI de erro-quadratico foi de 7' = 1000 s.
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Figura 7.24: (a) Variagoes do nivel de liquido N(¢) no tanque considerando controle PI con-
vencional (linha pontilhada) e controle PI por bandas (linha sélida), (b) variagoes do nivel de
liquido N (t) no tanque considerando controle PI convencional (linha pontilhada) e controle PI

de erro-quadréatico por bandas (linha solida), ambos para abertura z variavel.

Na Figura 7.24 (a) sdo apresentados os niveis de liquido N(¢) dentro do separador
com as estratégias de controle PI convencional e de controle PI por bandas, e na Figura
7.24 (b) sao apresentados os niveis de liquido N(t) dentro do separador com as estraté-
gias de controle PI convencional e de controle PI de erro-quadratico por bandas para a
abertura da valvula z variavel. Nas Figuras 7.25 (a) e (b) sdo mostradas respectivamente
as vazoes de liquido mpg ou(t) que saem do separador correspondentes aos controles de
nivel apresentados na Figura 7.24 (a) e (b). Observa-se que com a estratégia de controle

PI de nivel convencional as vazoes de entrada (ver Figura 7.23) sdo transferidas para a
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saida do separador. Por outro lado, considerando a estratégia de controle por bandas é
mostrado que conseguiu-se reduzir as oscilagoes das vazoes de saida, através da permissao

de flutuacao do nivel de liquido dentro do vaso.

20 T T T T T T
l‘ + VazBes com controle Pl de nivel convencional.

T T T T T T T
11 Vazéo com controle Pl de nivel convencional.
Vazéo com controle Pl de nivel por bandas. [

Vazdes com controle Pl de nivel de erro quadréatico por bandas. ||
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Figura 7.25: (a) Vazoes de liquido que saem do separador mLS, out(t) considerando controle
de nivel PI convencional (linha pontilhada) e controle de nivel PI por bandas (linha sélida),
(b) vazoes de liquido que saem do separador mLS, out(t) considerando controle de nivel PI
convencional (linha pontilhada) e controle de nivel PI de erro-quadrético por bandas (linha

solida), ambos para abertura z variavel.

Nos resultados das simulacoes para z variavel é observado que conseguiu-se reduzir as
oscilacoes das vazoes de saida, e como consequéncia sao permitidas flutuacoes do nivel de
liquido dentro do vaso. Comparando os resultados das simulac¢oes do algoritmo de controle
PI com o algoritmo de controle PI de erro-quadratico, ambos por bandas, observou-se as
mesmas conclusoes nos casos simulados para a abertura da valvula z = 20%. Nestas
simulagoes a média das vazoes de saida foi igual a 8,64 Kg/s.

Na Figura 7.26 sao apresentadas as variacoes da abertura da valvula de liquido do
separador em (a) para a estratégia de controle PI por banda e em (b) para a estratégia
de controle PI de erro-quadratico por banda.

Sao apresentadas na Tabela 7.17 as medidas de desempenho considerando os controla-
dores PI e PI erro-quadratico CPleqs, na estratégia de controle por bandas para a abertura
da véalvula z variavel. Também é apresentada a porcentagem de diminuic¢ao do erro de
rastreamento do processo, dada por £ em relacao ao algoritmo de controle PI por bandas.
Com a aplicacao do controlador PI de erro-quadratico o desempenho para o controle de

nivel foi melhor, pois houve uma diminuicao do erro de rastreamento do processo em 6, 1

%.
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Figura 7.26: (a) Abertura da valvula de liquido do separador considerando a estratégia de con-

trole PI convencional por bandas, (b) abertura da véalvula de liquido do separador considerando

a estratégia de controle PI de erro-quadratico por bandas, ambos para abertura z variavel.

Tabela 7.17: Medidas de desempenho.
[EA | IEQ (€ (%) | Pico |&p (%)
PI por bandas |2379(23789| 0 28,9 0
CPleqy por bandas|2234|22349| 6,1 [22,26| 22,9

7.7 Conclusoes

Neste capitulo primeiramente foi realizada a aplicacao do controlador de erro-quadratico
no controle de nivel convencional em separadores de producao sob regime de fluxo com
golfadas. Os controladores CPleq; e CPleqs, cujos ganhos nao-lineares sao propostos
nesta tese, sao comparados, entre si, e com outros 3 algoritmos de controle: o controlador
PI convencional, e os controladores PI de erro-quadratico encontrados na literatura.

Para o desenvolvimento do calculo do ganho nao-linear do controlador de erro-quadratico
foi necessario, primeiramente, encontrar uma realimentacao de estado com um ganho li-
near ky. O ganho linear k; foi obtido através de um método de sintonia para controle de
nivel em tanques, baseado nas dimensoes e vazoes de operacao do vaso. Por conseguinte,
foi preciso obter o modelo do separador linearizado, para a realizacao deste procedimento
utilizou-se o método denominado Linearizagao Jacobiana. Em seguida, foram calculados
os ganhos dos controladores de erro-quadratico CPleq; e CPleqy desenvolvidos neste tra-
balho. Observou-se que o valor absoluto do ganho nao-linear obtido para o controlador
CPleqy ¢ maior que o conseguido para o controlador CPleq;, ou seja, conclui-se que o
ganho nao-linear é conservativo.

Inicialmente, foram realizadas simulacgoes aplicando tais controladores no modelo do
separador linearizado. Como especificacao de controle desejou-se que o nivel rastreasse o
setpoint durante as simulagoes (i.e., metade do tanque). Foi observado que o controlador

de erro-quadratico CPleqy, desenvolvido no Teorema 7, no Capitulo 6, apresentou os
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melhores resultados de desempenho para a estratégia de controle de nivel convencional,
quando comparado com: o controlador CPleq; também obtido nesta tese, o controlador Pl
convencional, e outros dois algoritmos de controle de erro-quadratico da literatura. Pois,
o controlador CPlIeqs apresentou uma diminuicao no erro de rastreamento do processo de
6,7 % para IEA e de 4,94 % para IEQ em relacao ao controlador PI convencional quando
aplicados no modelo do vaso linearizado.

Em seguida, os controladores de erro-quadratico obtidos foram aplicados na estratégia
de controle de nivel convencional do separador, considerando o modelo para o sistema
tubulagao-separador sob regime de golfadas (i.e., o modelo nao-linear), sendo que a es-
pecificacao de controle também foi manter o nivel no setpoint, ou seja, na metade do
tanque. Através dos resultados das simulacoes foi observado que o controlador CPleqs
apresentou os melhores resultados para o nivel de liquido dentro do vaso, pois o erro de
rastreamento diminuiu em todos os casos simulados quando comparado com o controlador
PI convencional. Esta redugao foi de 57,4 % para a abertura valvula localizada no topo
da tubulacao ascendente igual a z = 20%, 49,54 % para a abertura da valvula no topo
igual a z = 30%, e 57,7 % para a abertura da valvula z variavel.

Para as taxas de vazoes dos fluidos que seguem para os equipamentos a jusante do
processo, bem como para a porcentagem de abertura da valvula de liquido Va;, o con-
trolador CPleqs também apresentou os melhores resultados, quando comparado com os
demais controladores simulados, pois houve uma diminui¢ao na amplitude da golfada;
ocorreu uma pequena reducao na amplitude das vazoes de liquido para os equipamentos
a jusante do separador, i.e., 20 % em relacao ao controle PI convencional quando z = 20
%j e ocorreu uma menor amplitude de abertura da valvula Vay, isto é, 72 %, em relacao
aos demais controladores nao-lineares simulados.

Entretanto, ¢ importante destacar que foi observado nos resultados das simulagoes
que o controlador de erro-quadratico, quando aplicado na estratégia de controle de nivel
convencional, nao resolve os problemas ocasionados pelo regime de fluxo com golfadas.
Considerando este cenario de simulacao, observou-se como efeito adverso que as vazoes
de exportacao sao oscilatorias causando perturbacoes para os equipamentos a jusante do
separador. Com o objetivo de minimizar estas variagoes de vazao foi implementada uma
nova metodologia de controle de nivel denominada controle por bandas, onde é permitido
que o nivel flutue dentro de uma banda de modo que as vazoes de saida sejam menos
oscilatorias. Na aplicagao desta estratégia foram considerados dois cenarios: (1) controle
de nivel por bandas com o algoritmo de controle PI e (2) controle de nivel por bandas com
o algoritmo de controle PI de erro-quadratico. Nestes cenarios, utilizou-se o controlador
dentro da banda, em média mével com acao lenta, de modo que o nivel pudesse flutuar.

Caso o nivel ultrapassasse as bandas permitidas permutou-se o algoritmo de controle
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para um controlador de acao rapida, neste momento utilizou-se a média entre das acoes
de controle em média movel e de agao réapida.

Conforme os resultados das simulagoes em ambas implementagoes conseguiu-se dimi-
nuir as oscilagoes de vazao de exportacao para os equipamentos a jusante do separador.
Observou-se que para a estratégia de controle de nivel por bandas o controlador PI de erro-
quadratico apresentou os melhores resultados, pois este respeitou fortemente as bandas
definidas, devido a sua acao de controle mais rigida. No entanto, isso acarretou, apesar
de forma reduzida e apenas no momento que o nivel atingiu o limite pré-estabelecido (i.e.
banda), uma pequena variacao da vazao de saida quando comparado com o controlador
PIL.



Capitulo 8
Conclusoes e Trabalhos Futuros

Esta tese de doutorado abordou sobre alguns aspectos do problema da golfada na pro-
ducao de petréleo e o uso do controlador de erro-quadratico. Conforme foi dissertado no
transcorrer do trabalho, a golfada ocasiona diferentes prejuizos as industrias petroliferas.
Pesquisas recentes mostraram formas de minimizar ou evitar a golfada através de estraté-
gias de controle com realimentacao, que atuam nas valvulas dos separadores de producao,
ou nas valvulas da tubulacao.

A partir da revisao bibliografica apresentada no Capitulo 2 foi constatado que ha um
numero reduzido de trabalhos que realizam controle a partir de um modelo matematico
do processo. Tais trabalhos podem ser separados em dois tipos. O primeiro tipo propoe
um modelo da tubulagao sob golfadas, cujo principal objetivo é evitar a mesma na linha
de fluxo. Para esta finalidade é sugerido que a malha de controle tenha como variaveis
controladas medidas de pressao na secao de alimentagao do encanamento, ou na base da
tubulacao ascendente. Isto porque, com a aplicagao de estratégias de controle convenci-
onais como por exemplo, controle PID e, PID em cascata, essas medidas apresentaram
melhor desempenho quando comparadas com medidas coletadas no topo da tubulacao
ascendente, que mostram lento rastreamento do setpoint, devido a dinamica de zeros e
polos instaveis. O segundo tipo de trabalhos aborda estratégias de controle aplicadas nos
separadores de produgao. Porém, neles nao apresentam o modelo do tanque, a golfada
sendo representada pela funcao senoide, com a ressalva de que estas estratégias de controle
somente devem ser aplicadas em caso de golfadas moderadas.

Nao foi encontrado, na literatura técnica, um modelo matematico de um processo
sob golfadas que permitisse atuar no sistema de forma integrada, ou seja, tanto na
tubulacao quanto no separador; ou, separadamente, na tubulagao ou no vaso. Por-
tanto, foi apresentado nesta tese o desenvolvimento de um modelo matematico nao-linear,
com 5 (cinco) equagoes diferenciais, denominado de modelo dindmico para um sistema

tubulacao-separador sujeito a golfadas. Na realidade, ele é o resultado do acoplamento

147
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entre o modelo dinamico simplificado de Storkaas, para uma tubulagao sob golfadas, e o
modelo de um separador cilindrico horizontal bifasico. Os resultados das simulacoes da
aplicagao do modelo acoplado ao sistema mostram que o mesmo descreve de forma satisfa-
toria o regime de fluxo sem golfadas, assim como o regime de fluxo com golfada moderada
e com golfada severa na tubulacao e no separador. Conclui-se que o novo modelo se consti-
tui em um ambiente adequado para testes, através de simulacoes, de diferentes estratégias
de controle no problema da golfada em industrias de petroleo. Tais estratégias podem
ser aplicadas as valvulas de liquido e de gis do vaso, bem como a valvula do topo da
tubulacao ascendente, ou ao sistema de forma integrada isto ¢, em mais de uma vélvula
simultaneamente.

Nesta tese também foi estudado um tipo de controlador nao-linear denominado con-
trolador de erro-quadratico. Nao tendo sido encontrado, na literatura técnica, nenhum
método de sintonia para o ganho nao-linear desse controlador fundamentado em leis ma-
tematica, foram estabelecidos dois limites para o seu ganho nao-linear. Dois foram os
procedimentos. O primeiro limite foi encontrado através do uso dos Teoremas de estabili-
dade de Lyapunov. O segundo limite foi obtido através do calculo de um limite para um
ganho linear. Deste modo, o procedimento pode ser generalizado para o caso nao-linear.
Os resultados das simulacoes foram obtidos considerando-se um processo de segunda or-
dem, um processo de quarta ordem, e um processo de nivel de liquido em tanques. Os
controladores propostos foram comparados com um algoritmo de controle convencional,
e com um algoritmo de controle de erro-quadrético da literatura. Através da analise do
desempenho foi mostrado que um dos controladores de erro-quadratico denominado de
CPleqs, cujo ganho nao-linear é obtido através do Teorema 7, apresenta resultados me-
lhores do que aqueles obtidos para os outros controladores simulados, e que os resultados
mais satisfatorios para a andlise do desempenho foram encontrados na aplicacao deste
controlador no controle do nivel de liquido em tanques. Também é concluido que o seu
ganho nao-linear é conservativo.

Para a construcao dos Teoremas com o objetivo de calcular o ganho nao-linear do
controlador de erro-quadratico foram considerados trés sistemas realimentados, dois com
ganhos lineares e um com o ganho nao-linear. Foi constatado que para o calculo do ganho
nao-linear do controlador de erro-quadratico existe uma condicao necessaria, ou seja, os
autovalores das matrizes de estado, resultantes das realimentacoes lineares, devem ser
negativos. Porém, se durante as simulagoes esta condicao nao for satisfeita sugere-se a
utilizagao de realimentagoes negativas.

Por outro lado, o controlador de erro-quadratico foi proposto na literatura para ser
usado no controle do nivel de liquido em tanques, pois apresenta acao de controle mais

eficaz, e taxas de fluidos mais estéveis para os equipamentos a jusante do vaso. Portanto,
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dois dos controladores de erro-quadratico, denominados na tese de CPleq; e CPleqs foram
aplicados na estratégia de controle de nivel convencional em separadores, cuja especifica-
¢ao de controle é a de manter o nivel no setpoint, considerando o modelo do separador
linearizado e o modelo dindmico para um sistema tubula¢do-separador (i.e., o modelo
nao-linear).

Foram apresentados os resultados das simulacoes onde os controladores CPleq; e
CPleq, foram comparados com outros 3 (trés) algoritmos de controle encontrados na lite-
ratura: o controlador convencional e dois controladores de erro-quadratico. Considerando-
se os resultados obtidos verificou-se que o controlador CPleqs, apresentado no Teorema, 7,
apresentou as melhores medidas de desempenho tanto para o modelo linearizado quanto
para o modelo nao-linear em todos os casos simulados, quando comparado com os demais
controladores, pois houve uma diminui¢ao na amplitude da golfada; também ocorreu uma,
pequena reducgao, em relagao a estratégia de controle convencional, das vazoes dos flui-
dos para os equipamentos a jusante do separador e em relagao aos demais controladores
nao-lineares, da abertura da valvula de liquido do vaso.

Conforme os resultados das simulagoes também foi encontrado que a estratégia de
controle de nivel convencional diminui as oscilacoes de nivel dentro do separador, mas
nao resolve o problema da golfada, ocasionando vazoes de liquido oscilatérias para os
equipamentos a jusante do processo. Isto se explica, pois neste tipo de controle ha o
objetivo de eliminar a quantidade de liquido excedente dentro do vaso, a valvula abrindo
e fechando constantemente; este fato pode ser observado nos resultados das simulac¢oes
apresentadas na Secao 7.5 no Capitulo 7 desta tese.

Com o objetivo de diminuir as oscilacoes das vazoes de liquido para os equipamentos a
jusante do separador uma outra metodologia de controle de nivel foi implementada nesta
tese, denominada controle por bandas. Nesta metodologia, durante a acao do controlador
de nivel, é permitido que nivel excursione entre o maximo e o minimo de uma banda,
de modo que as vazoes de saida estejam proximas ao valor médio da vazao de entrada.
Para esta implementagoes foram considerados dois cenarios de simulac¢ao: (1) controle de
nivel por bandas com o algoritmo de controle PI e (2) controle de nivel por bandas com
o algoritmo de controle PI de erro-quadratico. Nestes cenérios, usou-se dentro da banda
o controlador em média movel, com acao lenta, de modo que o nivel pudesse flutuar.
Caso o nivel ultrapassasse as bandas permitidas trocou-se o algoritmo de controle para
um controlador de agao rapida, para este utilizou-se a média entre as acoes do controle
de agao rapida e em média movel.

Segundo os resultados obtidos das simulagoes em ambas implementacoes que foi usada
a metodologia de controle por bandas conseguiu-se diminuir as oscilagoes de vazoes de li-

quido para os equipamentos a jusante do separador. Constatou-se que o controlador PI de
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erro-quadratico apresentou os melhores resultados, pois este respeitou fortemente as ban-
das definidas, devido a sua agao de controle mais rigida. Todavia, isto implicou, embora
de forma reduzida e apenas no momento que o nivel atingiu o limite pré-estabelecido (i.e.

banda), uma pequena variacao da vazao de saida quando comparada com o controlador
PI.

8.1 Trabalhos Futuros

Nesta secao segue algumas sugestoes de trabalhos futuros para a continuidade da pesquisa:

e Modelagem da tubulacao sob golfadas considerando fluxo trifasico, ou seja, 6leo, géas

e agua.

e Extensao do modelo dinamico para um sistema tubulacao-separador sob golfadas

considerando o fluxo trifasico.

e Construcao de uma plataforma experimental que descreva o processo sob golfadas,

e sua sintonia considerando o modelo dinamico para o sistema tubulacao-separador.

e Aplicacao e avaliacao do controlador de erro-quadrético considerando processos com

atraso.
e Extensao dos Teoremas 4 e 7 para controle multivariavel (i.e., MIMO).

e Aplicacao de outras estratégias de controle com realimentacao no sistema acoplado

através da utilizacao do modelo dinamico para o sistema tubulacao-separador.

e Aplicacao da metodologia de controle por bandas associada a um controle de vazao,
considerando o controlador de erro-quadratico para o controle de nivel apresentado

no Teorema 7, e o modelo dinamico para o sistema tubulacao-separador.

e Estudo da possibilidade de aplicacao do modelo dinamico para uma tubulagao-
separador, inicialmente desenvolvido e aplicado em plataformas offshore, em plata-

formas terrestres de producao de petroleo.

e Extensao do controle por bandas considerando a valvula no topo da tubulacao as-

cendente.
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Simuladores Comerciais

B.1 OLGA, PeTra

Em 1979, a IFE em conjunto com a SINTEF comegaram a desenvolver o OLGA [75]
o primeiro software comercial que simula o transporte de fluxo multifasico em tubula-
¢oes [76,101]. Originalmente é usado um Modelo Drift-Fluz - MTF- classico, porém
desenvolvimentos posteriores levaram a implementacao de um MTF dinamico que pres-
supoem a existéncia de trés diferentes fases no fluxo: gas, liquido, e goticulas de liquido
presas no gas. Uma equacao de conservacgao de massa é aplicada separadamente para
cada uma dessas fase e duas equacoes de conservacao do momento sao utilizadas, uma
para a fase do gas e do liquido, e outra para as goticulas de liquido presas no gas. E usada
também uma equagdo de conservagido de energia. (No Apéndice B sdo apresentados os
principais modelos que representam o fluxo multifasico).

O OLGA é um lider de mercado considerando os simuladores para fluxo multifasico
transiente de 6leo, dgua e gas em pogos e encanamentos [44]. Contudo a STAITOL,
companhia de petroleo da Noruega, desenvolveu um prototipo de uma nova geracao de
simuladores multifasicos chamado PeTra, porém segundo Larsen et al. [102] o PeTra
carece da funcionalidade e da robustez encontrados na tltima versao do OLGA2000. Um
novo simulador estd sendo desenvolvido que combina o melhor do OLGA e do PeTra
pela empresa de tecnologia em petroleo Scandpower Petroleum Technology, e segundo

Essama [44] esse novo software iré& substituir o OLGA no futuro.

B.2 PLAC, ProFES

O PLAC tem sido desenvolvido por AEA Petroleum Services desde 1987. Este simula-
dor multifasico transiente emprega a formulacao de um MTF considerando equacgoes de

conservacao de massa, momento e energia separadamente para cada fase. O manual téc-
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nico desse software é encontrado em AFA Technology |103|. A reestruturacao do PLAC
conduziu ao desenvolvimento de um software integrado chamado ProFES que também é

comercializado por AEA Petroleum Services.

B.3 TATICE

Desenvolvido a partir de 1990, o TACITE conforme Pauchon et al. [78,79] é baseado em
um Modelo Drift-Fluzo - MDF - para misturas de fluidos em encanamentos. Foi desen-
volvido a partir de uma pesquisa conjunta entre o Instituto de Petroleo da Franca IFP e
a companhia de 6leo TotalFinaElf. O modelo resolve um conjunto de quatro equagoes de
conservacao de massa que sao: balanco de massa para cada fase separadamente, balanco

do momento para a mistura, e balanco de energia da mistura.



Apéndice C

Modelagem Matematica para Regime
de Fluxo Multifasico

Diferentes modelos mateméaticos para regime de fluxo multifasico sao encontrados na
literatura, porém segundo Essama [44] podem ser classificados nos trés grupos descritos

a seguir.

e Modelo de Equilibrio Homogéneo (MEH),
e Modelo Drift-Fluz (MDF),

e Modelo Two-Fluid (MTF).

A seguir ¢ apresentado um breve desses modelos matematicos.

C.1 Modelo de Equilibrio Homogéneo (MEH)

Na modelagem matematica de um MEH é assumido que a velocidade, a temperatura, e a
pressao das fases, ou componentes da mistura sao iguais, a justificativa para essa hipotese
pode ser encontrada em Fssama |44]. As equagoes que governam esse modelo sdo similares
as equacoes de Euler para regimes de fluxo com apenas uma fase, para a obtencao das
propriedades da mistura é usada uma equacao termodinamica do estado. Uma versao
desse modelo para fluxos bifasicos é apresentada em FEssama [44], sendo formado por um
conjunto (EDP’s) com uma equacao de conservacao de massa para cada fase, uma equagao
de conservacgao do momento combinada para a mistura, e uma equacao de conservacao de
energia. Possui também equagoes que representam a energia total do sistema, a densidade

da mistura, a energia interna, o volume, a condutividade térmica, e a viscosidade.

164



Apéndice C. Modelagem Matematica para Regime de Fluxo Multifasico 165

C.2 Modelo Drift-Fluxz (MDF)

Em fluxos multifasicos forcas centrifugas e da gravidade tendem a causar velocidades dife-
rentes entre as fases. Considerando essa condi¢ao, um grupo de modelos foi desenvolvido
que utiliza uma tnica equacao de conservacao do momento para a mistura com um termo
adicional que representa o efeito da diferenca de velocidade entre as fases, e uma equacao
de conservacao de massa para cada fase. Tais modelos sao chamados modelos drift-flux
("fluxo flutuante").

Uma caracteristica importante do MDF esta no fato da modelagem considerar velo-
cidades diferentes para as fases da mistura. Essa hipotese é importante quando as den-
sidades entre as fases também sao diferentes na presenca de altos gradientes de pressao.
Devido a diferenca de densidade, efeitos de flutuabilidade induzem a velocidade flutuante
da fase dispersa, sobre a fase continua.

As equagoes que governam o MDF podem ser encontradas em [78,79,104]. Para fluxo
isotérmico o modelo é semelhante ao MEH sendo formado por um conjunto de EDP’s com
uma equacao de conservacao do momento combinada para a mistura, e uma equacao de

conservacao de massa para cada fase separadamente.

C.3 Modelo Two-Fluid (MTF)

O modelo de fluidos multiplos, conhecido como modelo two-fluid recebe essa designagao
devido as duas fases, ou componentes considerados. Esse modelo trata do caso geral
de modelagem matematica para cada fase separadamente, cada fluido tem seu proprio
conjunto de equacoes de conservacao. Em geral, cada fase tem sua propria velocidade,
temperatura e pressao.

As equagoes que governam o MTF podem ser encontradas em [7,44] sendo formuladas
considerando os processos de transferéncia de cada fase separadamente, com dois conjuntos
de equagoes: o primeiro formado por equagoes de conservagao de massa; e o segundo
formado por equagoes de conservagdo do momento. Em Storkaas |8| é apresentado as
EDP’s do MTF e as hipoteses de modelagem matematica para um regime de fluxo com

golfadas.
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Modelo Dinamico Simplificado de

Storkaas

D.1 Equacoes de Conservacao de Massa

As equacgoes de conservacao de massa do modelo sao:

ML(t) = mL,m — mLput(t) (Dl)
MGl (t) = m(;ﬂ'n — Ma1 (t) (D2)
Mes(t) = mai(t) — ma.ou(t). (D.3)

As hipoteses de modelagem sao:

A1: Negligenciam-se as dinamicas do nivel de liquido na secao de alimentacao, ou seja,
a velocidade e a alimentacao de liquido, e o volume de gas na secao de alimentacao

sao constantes.

A2: Ha somente um estado dinamico de liquido M (t) no ponto-baixo, que inclui o declive

do encanamento e parte do liquido da tubulacao ascendente.

A3: Ha dois estados dinamicos de gas Mgy (t) e Mga(t), ocupando os volumes Vi e Viga(t)
respectivamente, separados pelo ponto-baixo, e conectados por uma relacao de fluxo

e pressao.

A4: Representa-se a mistura de liquido e gas que saem o sistema no topo da tubulacao

através da equacao de uma valvula simplificada.

A5: O balango de pressao entre a se¢ao de alimentagao P;(t) e o topo da tubulagao Ps(t)

¢ estacionario.
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A6: O comportamento do géas é ideal.

AT: A temperatura do sistema é constante.

D.2 Equacoes Internas do Modelo

Baseado nas hipoteses propostas |[8-10|, e nas Figuras 3.1 e 3.2 apresentadas no Capitulo
3, o calculo da maioria das propriedades do modelo dinamico simplificado de Storkaas,
tais como: pressoes, densidades, fracoes de fases, entre outros, sao diretas.

Pressao na secao de alimentacao da tubulacao, calculada através da equacao de estado

dos gases ideais

Mg (t)RT
P(t) = —~—. D4
Densidade do gas no volume 1 na secao de alimentacao da tubulacao
M (t
pean(t) = 218, (0.5)
G1
Volume ocupado pelo liquido na tubulacao, através da definicao da densidade do li-
quido
My (t
Vi(t) = L), (D.6)
PL

Volume ocupado pelo géas na se¢ao de alimentagao da tubulagao (constante, conforme

hipotese de modelagem A1), considerando a fracao de liquido Fj, constante nesta se¢ao
Ver = nriLy(1 — Fyp). (D.7)
Volume de liquido na tubulacao

ha(t)Ar + Vigr(t) = VL(1). (D.8)

Volume total de liquido na tubulacao ascendente
Vr = Ay(Hs + L3). (D.9)

Volume de gas no topo da tubulagao ascendente
Vo (t) = Vi — V(). (D.10)

A geometria necessaria para o entendimento das equagoes (D.8), (D.9) e (D.10) é
apresentada na Figura D.1.

Densidade do gas no volume 2

(D.11)
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Figura D.1: Geometria para o entendimento das equagoes (D.8), (D.9) e (D.10).

Fracao média de liquido na tubulagao ascendente

arp(t) = VL‘Z@) )

Pressao do gas no topo da tubulagao ascendente através da equacgao de estado dos

(D.12)

gases ideais

Meo(t)RT
Py(t) = —F—————. D.13
2( ) VGQ(t)MWG ( )
Densidade média da mistura (gas-liquido) na tubulagao ascendente
M
A(t) = aa(t) + VLR(t)pL' (D.14)

Vr
Fracao de liquido que sai através da valvula Z da tubulacao, sem entrada de gés no

ponto-baixo
VLR(t)—AgHQ
arp(t) = . D.15
prlt) = (.15)

Fracao de liquido na valvula Z

arr(t)pr
apr(t)pr + (1 — arr(t))pea(t)

Balanco de pressao estacionario na tubulagao

ay'(t) =

(D.16)

Pi(t) — P(t) = gp(t)(Ha + H3) — prgha(t) (D.17)
Densidade da mistura na valvula Z
pr=arpL+ (1 —ar)pe: (D.18)
Equacao de carregamento de liquido pela tubulacao ascendente.

q°(t) .
qu(t)(cm(t) —app(t)) (D.19)

*

arr(t) = app(t) +

onde )
_ Kspen (t)vg, (1)
pr. — pea(t)

q(t)
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D.3 Equacoes de Transporte do Modelo

A seguir sao apresentadas as equacoes de transporte do modelo dinamico simplificado de
Storkaas.
Velocidade do gas na tubulagdo. Se hi(t) < H; tem-se que a velocidade do gas no

ponto-baixo é

o6 = R 1) \/ )~ B prs Oy (D.20)
Caso contrario, se hy(t) > H; tem-se que
vei(t) = 0. (D.21)
Taxa de fluxo de massa de gés interno na tubulagao
mei(t) = vei () per () A, (D.22)

Taxa de massa total da mistura que sai através da valvula Z no topo da tubulacao

Mz out () = Klz\/pT(t)(Pg(t) — Py). (D.23)

Taxa de fluxo de massa de gés que sai através da valvula Z no topo da tubulagao
Ma,out(t) = (1 — af (t)) Mmiz,ou (t)- (D.24)
Taxa de fluxo de massa de liquido que sai através da valvula Z no topo da tubulacao

mr.out = O‘Zn(t)mmix,out (t) (D25)

D.4 Equacoes Geométricas do Modelo

A seguir sao apresentadas as equacoes geométricas do modelo. A altura H; denominada

nivel critico de liquido no ponto-baixo da tubulagao

2r
H, = cos(0)’ (D.26)

Na Figura D.2 é apresentada a geometria para o calculo de H;, ou seja, considerando

as relagoes trigonomeétricas do triangulo retangulo tem-se que cosseno de um angulo y é

2r
cos(y) = A
fazendo y = 6 tem-se que
2
H=—

cos(6)
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_ o
STy =907 -
2r /
; A x=90°-9
p §=90% - x

Figura D.2: Geometria para o cilculo de Hj.

Diametro da tubulagao
H3 = 2r.

Area transversal horizontal no declive da tubulacdo

Ay
sin(6)

sen (@)= _A2
Ay

Ay = Al
sen (@)

Figura D.3: Geometria para o calculo de A;.

Area da tubulacdo transversal

Ay = 7,

Area da secdo transversal no topo da tubulacdo
A3 == H3L3.

Angulo ¢. Se (Hy — hi(t)) cos(d) < r

o= (- ot (1 =0 000Y)

Se (Hy — hy(t)) cos(0) > r
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(D.27)

(D.28)

(D.29)

(D.30)

(D.31)

(D.32)
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A 4rea para a passagem de gas no ponto-baixo

~

A=r*n— ¢ —cos(m — ) sin(m — ¢)). (D.33)

D.5 Implementacao do Modelo de Storkaas

A seguir sao descritas as etapas que compoem a implementacao do modelo dinamico

simplificado de Storkaas.

1. Define-se os parametros constantes do modelo, apresentados na Tabela D.1, deno-

minados entradas.

Tabela D.1: Entradas do modelo de Storkaas.

Simbolo/Valor Descricao Unidade
mr.n = 8,64 | Fluxo massico de liquido que entra na tubulagao kg/s
me,in = 0,362 Fluxo massico de gas que entra na tubulagao kg/s
Py =50 x 10° Pressao apos a valvula Z do topo N/m?
z2=0,13 Abertura da valvula Z - ponto de bifurcacao %

2. Define-se os valores iniciais, em ¢t = 0, apresentados na Tabela D.2, dos principais

parametros variaveis do modelo.

Tabela D.2: Valores iniciais dos parametros variaveis do modelo de Storkaas.
Simbolo/Valor Descricao Unidade
h1(0) =0,1 Nivel de liquido no declive m

Pi(0) = 71,7 x 10° | Pressdo na secdo de alimentacdo da tubulacio | N/m?
P»(0) = 53,5 x 10° Pressao no topo da tubulacao N/m?

3. Ajusta-se o parametro ¢ na equacao de carregamento, de modo que o modelo line-

arizado no ponto de bifurcagao seja marginalmente estavel.

4. Define-se os valores de outros parametros constantes, apresentados na Tabela D.3,

tais como: geometria da tubulacao, gravidade, densidades, entre outros.

5. Realiza-se o calculo de volumes, niveis e areas constantes, apresentadas na Tabela

D.4, através de equagoes do modelo.

6. Realiza-se o calculo dos parametros de ajuste K;, Ky e K3 e da condicao inicial
Ty = ( M;, Mg Mg ) do modelo.
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Tabela D.3: Parametros constates do modelo de Storkaas.
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Simbolo/Valor Descrigao Unidade
r=20,06 Raio da tubulacao m
Hy =300 Altura da tubulacdo ascendente m
L1 =4300 Comprimento horizontal da tubulacao m
Ls =100 Comprimento da secao horizontal no topo da tubulagao ascendente m

6 =0,0274 Inclinagao da tubulagao rad
g=9,81 Gravidade m/s?
T = 308 Temperatura do sistema K

MWg =35 Peso molecular do gés kg/kmol
p =750 Densidade do liquido kg/m?

Fr =0,75 Fracao de liquido na secao de alimentacao da tubulagao —
=255 Parametro de Ajuste —

Tabela D.4: Volumes, niveis e areas constantes do modelo de Storkaas.
Simbolo | equagao Descrigao Unidade
Vr (D.6) Volume total da tubulac¢do ascendente m3
Vo (D.7) Volume do gas na secao de alimentagao da tubulacao m?
H, (D.26) Nivel de liquido critico no ponto-baixo m
Hs (D.27) Diametro da tubulagao m
Ay (D.28) | Area transversal horizontal no ponto-baixo da tubulacio m?
As (D.29) Area da segdo transversal da tubulacio ascendente m?
As (D.30) Area da secdo transversal no topo da tubulacio m?

7. Para encontrar os parametros de ajuste e os estados iniciais considera-se t = 0, e

M(t) =0, My (t) =0, e Mgo(t) =0, logo tem-se

mL,out(O) = MLn
me1(0) = ma,in

mG,out<0> = mai (O)

(D.34)
(D.35)

(D.36)

8. Calcula-se os parametros apresentados na Tabela D.5, conforme a ordem estabele-

cida, para a determinacao de K.

9. Calcula-se o parametro de ajuste K; a partir da equagao (D.23).

10.

cida, para a determinagao de K.

Calcula-se os parametros apresentados na Tabela D.6, conforme a ordem estabele-
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Tabela D.5: Parametros para o calculo de K7 no modelo de Storkaas.
Simbolo Equagao Descrigao Unidade
af! (D.24) Angulo da tubulacao rad
Mmiz,out = 9 Fluxo méssico da mistura através de Z kg/s
P (D.17) Densidade média na tubula¢ao ascendente kg/m3
Vir (D.10) e (D.13) Volume de liquido na tubulagao ascendente m3
Vo (D.10) Volume de gas no topo da tubulagao m?
Meo (D.13) Massa de gas no topo da tubulagao kg
PG2 (D.11) Densidade do volume de gas no topo da tubulacio | kg/m3
arT (D.16) Fracao de liquido na valvula —
pT (D.18) Densidade na véalvula -

Tabela D.6: Parametros para o calculo de K3 no modelo de Storkaas.

Simbolo Equagao Descrigao Unidade
) (D.31) (D.32) Angulo no ponto-baixo rad
A (D.33) Area de passagem do gés no ponto-baixo m?
Mea (D.4) Massa de gas na secao de alimentagao da tubulacao kg
Va1 (D.22) Velocidade do gas no ponto baixo m/s?
ay, (D.12) Fracao média de liquido na tubulagdo ascendente —

11. Calcula-se o parametro de ajuste K; a partir da equacao (D.23).

12. Calcula-se V7, na equagao (D.8) e em seguida o parametro de ajuste K3 a partir da

equagao (D.20).

13. Calcula-se M|, a partir da equacdo (D.6).

14. A condicao inicial para a simulagao do regime de fluxo com ou sem golfada é obtida:

para M1 (0), conforme Tabela D.6, da equagao (D.4); para Mg2(0), conforme Tabela
D.5, da equagao (D.13); para M (0), da equagao (D.6).

15. Apos a obtencao dos parametros de ajuste do modelo (¢, K, K», e K3) e da condi¢ao

inicial (x¢) as equacoes diferenciais do modelo (D.1-D.3) sdo novamente simuladas

considerando um intervalo de tempo t = [0, 7], e assim é possivel descrever o regime

de fluxo com ou sem golfada na tubulacao.

E apresentada na Tabela D.7 todos os parametros usados nas equagoes anteriores com

sua respectiva descricao e unidade.
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Tabela D.7: Notagao.

Simbolo Descrigao Unidade Observagao
Mei(t) Massa de gas no volume ¢ kg Variavel de Estado
My, (t) Massa de liquido kg Variavel de Estado
Ve Volume de géas na secdo de alimentacao m3 Constante
Vo (t) Volume de gés no topo da tubulacao m3 Constante
VL (t) Volume ocupado pelo liquido na tubulagao m3
VLr(t) Volume de liquido na tubulacio ascendente m?3
Vr Volume total na tubulagio ascendente m?3 Constante
P;(t) Pressdo no volume % N/m?
pci(t) Densidade de gas no volume ¢ kg/m3
pL(t) Densidade de liquido kg/m3 Counstante
p(t) Densidade média na tubulacdo ascendente kg/m3
pr(t) Densidade da mistura na valvula kg/m3
va () Velocidade do gas no ponto-baixo m/s
Mmiz,out (t) Fluxo méssico da mistura através da valvula Z kg/s
mea1(t) Fluxo maéssico de gas interno kg/s
ma,out(t) Fluxo maéssico de gas através da valvula Z kg/s
mr, out(t) Fluxo maéssico de liquido através da vélvula Z kg/s
ar () Fracao de liquido média na tubulagao ascendente, base de volume —
arr(t) Fragao de liquido na valvula, base de volume —
a*(t) Fragao de liquido na valvula, base de massa -
oy (t) Fragao de liquido na valvula sem entrada de gas —
Fr, Fracao de liquido na secao de alimentagao -
h1(t) Nivel de liquido no declive m
Hy Nivel de liquido critico m Constante
H» Altura da tubulagdo ascendente m Constante
Hz =2r Diametro da tubulagao m m
r Raio da tubulagao m Constante
Aq Area no plano horizontal, V; m? Constante
Ao Area na secdo transversal, Va m?2 Constante
As Area da secdo transversal no topo da tubulagdo m?
A Area do fluxo de gas no ponto baixo m?
Ly Comprimento horizontal da tubulagao m Constante
L3 Comprimento da secao horizontal no topo m Constante
© Inclinagao do encanamento rad Constante
R Constante do gas 8314 K./Q-rlmol Constante
g Gravidade 9.81 S% Constante
T Temperatura do sistema K Constante
MWqa Peso molecular do gas % Constante
ma,in Vazao de gas que entra no sistema kg/s Perturbagao
ML in Vazao de liquido que entra no sistema kg/s Perturbagao
Py Pressao apos a valvula N/m? Perturbacao
z Posicao da valvula - Entrada
K Parametro de ajuste -
Ko Parametro de ajuste -
K3 Parametro de ajuste -
© Parametro de ajuste -
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Separador Cilindrico Horizontal

Bifasico

E.1 Equacoes do Modelo do Separador Cilindrico Ho-
rizontal Bifasico

Equacao de variacao do nivel de liquido no separador:

T NP
2H,pr N (t) [3rs — 2N(

N(t)

Dl (MmLs,in(t) — mLseut(t)]. (E.1)

onde

N(t) é o nivel de liquido dentro do separador,(m).

rs € o raio do separador, (m).

pr ¢ a densidade de liquido - constante, (kg/m?).

H,4 é o comprimento do separador, (m).

mrsin(t) € a massa de liquido que entra no separador, (kg).

mrs.out(t) € a massa de liquido que sai do separador, (kg).

O fluxo maéssico de liquido que sai do separador é dado através da equacao de uma

valvula:

msou(t) = 20Kan/pr[Per(t) + gpLN(t) — Porol. (E.2)

onde

z, € a abertura da valvula de liquido do separador, (0 — 100%).
K, é¢ um parametro de ajuste do modelo.

P (t) é a pressao do gés dentro do separador, (N/m?).

g é a gravidade, (m/s?).

Pors ¢ a pressao a jusante da valvula Va; - constante, (N/m?).

175
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Equacao de variacao da pressao do gas no separador:

: ~ p®[mas,in(t) — mas.ou(t)] + Pai(t) [mrsin(t) — mLsou(t)]
Peu(t) = o1 (Vs — Vis(t) . (E.3)

onde

_ _RT
q)_MWG

mes,in(t) € o fluxo massico de gas que entra no separador, (kg/s).

¢ constante.

meas,out(t) € 0 fluxo massico de gas que sai do separador, (kg/s).
Vs € o volume do separador, (m?).
Vis(t) € o volume de liquido dentro do separador.

O fluxo massico de gas que sai do separador é dada através da equagao de uma valvula:

mas.out(t) = 26 K57/ pa(t)(Pei(t) — Paa). (E.4)

onde

2 € a abertura da valvula de gas do separador, (0 — 100%).
K5 é um parametro de ajuste do modelo.

pc(t) é a densidade do gas no separador, (N/m?).

Peo(t) & a pressao a jusante da valvula Va, - constante, (N/m?).

E.2 Obtencao dos Dados do Separador

Apos a obtencao das equagoes do modelo do separador cilindrico horizontal bifasico foi
necessario a realizacao da sua validagao. Neste momento da modelagem o objetivo era
a representacao do regime de fluxo sem golfadas e com golfadas obtido através do mo-
delo dinamico simplificado de Storkaas dentro do separador, mas sem o acoplamento dos
modelos.

Para este objetivo eram necessarios dados de referéncia, ou de um processo real ou
de uma plataforma experimental. Entretanto, nao se tinha um conjunto completo de
dados de um processo real, nem de uma plataforma experimental de uma tubulacao,
nem do separador, e muito menos do processo acoplado, entao foi recorrido a literatura.
Inicialmente foram buscados os trabalhos onde eram citadas e apresentadas as plataformas
experimentais descritas no Capitulo 3 com o objetivo de encontrar um conjunto de dados
de referéncia para o vaso, porém estes dados nao foram disponibilizados. A partir do
esquematico da plataforma experimental utilizada por Sivertsen e Skogestad [42,43| foi
observado que o vaso utilizado possuia uma proporc¢ao entre seu comprimento e altura de
3 : 1, porém nao foi conseguido nenhum dado de referéncia deste vaso.

Entao, no trabalho de Miranda et al. [39] foi observado um separador, aqui denominado

separador de Miranda, cujo esquema é apresentado na Figura E.1. Suas dimensoes sao
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8,4 m de comprimento e 2,52 m de altura, volume é igual a 41, 875 m3, e vazao média de
liquido de 200 m3/h.

Gas p/ TCs

Oleo + dgua
p/ tratamento

Figura E.1: Esquema de um separador de Miranda.

Neste trabalho o desejo é um separador que se ajuste ao modelo e dados de referéncia
do trabalho de Storkaas, pois o objetivo final da modelagem é o acoplamento dos modelos.
Nesse contexto, foi estabelecido que o fluxo massico médio de operagao para o separador
que se deseja determinar seria de 8,64 kg/s, que é o fluxo massico médio de liquido que sai
da tubulagao considerando o estudo de caso realizado no simulador de fluxo multifasico
OLGA [8-10]. A partir destes dados foi dimensionado o novo separador, através dos

seguintes passos:

e Vazao média de liquido de 200 m?/h por hora do separador de Miranda corresponde

a vazao média de liquido de 0,06 m?/s por segundo.

e Fluxo massico médio de liquido de 8,64 kg/s do novo separador corresponde a vazao
média de liquido de 0,0116 m3/s (pr, = 750 kg/m?).

e Através de uma regra de trés é estabelecido que se o separador de Miranda possui
volume igual a 41,875 m? e tem vazao de operagao média igual a 0,06 m3/s, entao
um separador com vazao de operagao média igual a 0,01157 m?/s possui volume

igual a aproximadamente 8 m3.

e Entao considerando que a proporgao entre o comprimento e a altura (didmetro) do
separador é de 3 : 1, é estabelecido que sua altura é igual a H4 = 675, onde r é o raio

do separador. A partir da equacao do volume para um vaso cilindrico horizontal

Vs = WT§H4
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é encontrado que o novo separador possui raio igual a r; = 0,75 m, logo diametro

igual a Dy, = 1,5 m e altura Hy = 4,5 m.
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Resultados da Analise da Sensibilidade

F.1 Parametro de Sintonia K

Segue o resultado das simulagoes no MATLAB, considerando a variagao do parametro
K, na equacdo da valvula Z no topo da tubulacdo ascendente, i.e. equagdo (5.6) para
abertura z = 12% e z = 20%.

K1=0,005 K1=0,005]]

/\ K1=0,004 K1=0,004
K1 =0,006 57 K1 =0,006 [|

7 K1=0,007 LK1= 0,007
=) - K1 =0,008 A B A Tl - K1 =0,008
© \ e © \

) - 8
= =5
- N
o [a
o (=}
o] ug
1] 12}
1%} %]
<4 1<
o o

20 40 60 80 100 120 140 160 0 20 40 60 80 100 120 140 160
tempo [min] - (a) tempo [min] - (b)
Figura F.1: (a) Variacoes da pressao P (t) na se¢ao de alimentagao da tubulacao e (b) variagoes
da pressao P5(t) no topo da tubulacdo ascendente, considerando alteragdes no parametro de
ajuste K1 - z = 12%.

14 T T 0.55
K1=0,005 K1=0,005
13 — K1=0,004 ———K1=0,004||
——— K1=0,006 " = ——— K1=0,006
12 coerens K1=0,007 " coerens K1=0,007
‘‘‘‘‘ K1=0,008 ) K1 =0,008 H
) ! i
> =]
= =
= =
1 3
o [=}
o (]
S £
4
0 20 40 60 80 . 100 120 140 160 0 50 100_ 150 200
tempo [min] - (a) tempo [min] - (b)

Figura F.2: (a) Variacoes dos fluxos massicos de liquido my, oy (t) e (b) variacoes dos fluxos
massicos de gas ma out(t) que saem da tubulagao, considerando alteracoes no parametro de ajuste
K 1- 2= 12%.
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nivel N(t) [m]

Figura F.3: (a) Variagoes do nivel de liquido N(t) e (b)

40 6;0 86 . 160 1éO
tempo [min] - (a)

i i
140 160

dor PGL1(t) [bar]

pressdo no separa

49.2

49
0

20 40 éO éO . 160 léD 11‘10 léO
tempo [min] — (b)

variacoes da pressao do gas

dentro do separador, considerando alteragoes no parametro de ajuste Ky - z = 12%.
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Pei(t)

200

Figura F.4: (a) Variacoes dos fluxos méssicos de liquido mpg out(t) € (b) variagoes dos fluxos

massicos de gas mags eut(t) que saem do separador, considerando alteracoes no parametro de
ajuste K1 - z = 12%.
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Figura F.5: (a) Variagoes da pressao P;(t) na segao de alimentagao da tubulacao e (b) variagoes

da pressao P5(t) no topo da tubulacdo ascendente, considerando alteragbes no parametro de
ajuste K1 - z = 20%.
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Figura F.6: (a) Variacoes dos fluxos maéssicos de liquido my, oue(t) € (b) variacoes dos fluxos

massicos de gas mq out (t) que saem da tubulacao, considerando alteragoes no parametro de ajuste

K - 2 =20%.
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Figura F.7: (a) Variagdoes do nivel de liquido N(¢) e (b) variagdes da pressao do gas Pgi(t)

dentro do separador, considerando alteragoes no parametro de ajuste Ky - z = 20%.
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Figura F.8: (a) Variacoes dos fluxos massicos de liquido mpg oy (t) € (b) variacoes dos fluxos

massicos de gas masout(t) que saem do separador, considerando alteragdes no parametro de

ajuste Ky - z = 20%.
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F.2 Parametro de Sintonia
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Ky

Segue o resultado das simulagoes no MATLAB, considerando a variagao do parametro Ko

na equagao da velocidade do gés (3.11) na tubulacdo, para z = 12% e para z = 20%.
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Figura F.9: (a) Variacoes da pressao P (t) na se¢ao de alimentagao da tubulacao e (b) variagoes

da pressdo P»(t) no topo da tubulagdo ascendente, considerando alteragoes no parametro de

ajuste Ky - z = 12%.
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K2 -z = 12%.
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Figura F'.13: (a) Variagoes da pressao P;(t) na secao de alimentagao da tubulacao e (b) variagoes

da pressao P5(t) no topo da tubulacdo ascendente, considerando alteragbes no parametro de
ajuste Koy - 2 = 20%.
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Figura F.14: (a) Variacoes dos fluxos méassicos de liquido my, out(t) € (b) variagdes dos fluxos

massicos de gas mq out (t) que saem da tubulacao, considerando alteragoes no parametro de ajuste
K2 -z = 20%.
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Figura F.15: (a) Variagoes do nivel de liquido N(t) e (b) variacoes da pressao do gas Pg1(t)

dentro do separador, considerando alteragoes no parametro de ajuste Ko - z = 20%.
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Figura F.16: (a) Variagoes dos fluxos massicos de liquido mrg cu(t) e (b) variacoes dos fluxos

massicos de gas masout(t) que saem do separador, considerando alteragdes no parametro de

ajuste Ky - 2 = 20%.

F.3 Parametro de Sintonia ¢

Segue o resultado das simulagoes no MATLAB, considerando a variagao do parametro ¢

na equagao de carregamento de liquido na tubulagdo, i.e., equagao (3.12), para z = 12%

e para z = 20%.

P1(t) [Bar]

presséo

75

745

74

735175

7254

72

715

71

705
0

7318

phi =2,55
it ——phi=05 ||
! i=1 ||

20 40 60 80 100 120 140 160

tempo [min] - (a)

P2(t) [Bar]

pressédo

55.5

551

phi =255
———phi=01
phi=1
vevvnnophi=2

N L S S S L S
0 20 40 60 80 100 120

tempo [min] - (b)

Figura F.17: (a) Variagdes da pressao P;(t) na secao de alimentacao da tubulagao e (b) variagoes

da pressao P5(t) no topo da tubulacdo ascendente, considerando alteragbes no parametro de

ajuste ¢ - z = 12%.
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Figura F.18: (a) Variacoes dos fluxos massicos de liquido mr, out(t) € (b) variagdes dos fluxos
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Figura F.19: (a) Variagoes do nivel de liquido N(t) e (b) variacoes da pressao do gas Pg(t)

dentro do separador, considerando alteragdes no parametro de ajuste ¢ - z = 12%.
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Figura F.20: (a) Variacoes dos fluxos massicos de liquido mrg ou(t) e (b) variacoes dos fluxos
massicos de gas mas out(t) que saem do separador, considerando alteragdes no parametro de

ajuste p - z = 12%.
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Figura F.21: (a) Variagoes da pressao P () na se¢ao de alimentagao da tubulacao e (b) variagoes
da pressdo P»(t) no topo da tubulagdo ascendente, considerando alteragoes no parametro de

ajuste ¢ - z = 20%.
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Figura F.23: (a) Variagoes do nivel de liquido N(t) e (b) variacoes da pressao do gas Pg1(t)

dentro do separador, considerando alteragdes no parametro de ajuste ¢ - z = 20%.
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Figura F.24: (a) Variacoes dos fluxos massicos de liquido mrgs ou(t) e (b) variacoes dos fluxos
massicos de gas mags eut(t) que saem do separador, considerando alteragbes no parametro de

ajuste ¢ - z = 20%.
F.4 Parametro de Sintonia K3

Segue o resultado das simulagoes no MATLAB, considerando a variagao do parametro Kj

na equagao de carregamento de liquido na tubulagdo, i.e., equagao (3.12), para z = 12%

e para z = 20%.
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Figura F.25: (a) Variagoes da pressao P; () na secao de alimentagao da tubulacao e (b) variagoes
da pressao P5(t) no topo da tubulacdo ascendente, considerando alteragbes no parametro de
ajuste K3 - z = 12%.
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Figura F.26: (a) Variacoes dos fluxos méassicos de liquido mr, out(t) € (b) variagdes dos fluxos

massicos de gas ma out(t) que saem da tubulagao, considerando alteracoes no parametro de ajuste
Kg -z = 12%.
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Figura F.27: (a) Variaces do nivel de liquido N(¢) e (b) variacoes da pressao do gas ma,out(t)

dentro do separador, considerando alteragoes no parametro de ajuste K3 - z = 12%.
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ajuste K3 - z = 12%.
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Figura F.29: (a) Variagoes da pressao P;(t) na secao de alimentagao da tubulacao e (b) variagoes
da pressao P5(t) no topo da tubulacdo ascendente, considerando alteragbes no parametro de

ajuste K3 - z = 20%.
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Figura F.30: (a) Variacoes dos fluxos massicos de liquido mr, out(t) € (b) variagdes dos fluxos

massicos de gas mq out (t) que saem da tubulacao, considerando alteragoes no parametro de ajuste
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Figura F.31: (a) Variacoes do nivel de liquido N(t) e (b) variacoes da pressao do gas ma,out(t)

dentro do separador, considerando alteragoes no parametro de ajuste K3 - z = 20%.
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Figura F.32: (a) Variacoes dos fluxos massicos de liquido mrg ou(t) e (b) variacoes dos fluxos

massicos de gas mas out(t) que saem do separador, considerando alteragdes no parametro de
ajuste K3 - z = 20%.
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F.5 Parametro de Sintonia K,

Segue o resultado das simulagoes no MATLAB, considerando a variagao do parametro Ky
na equacao da valvula de liquido do separador, i.e., equacdo (4.9), para z = 12% e para

z = 20%.
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Figura F'.33: (a) Variagoes da pressao P; () na secao de alimentagao da tubulacao e (b) variagoes
da pressao P5(t) no topo da tubula¢do ascendente, considerando alteragdes no parametro de
ajuste K4 - 2 = 12%.
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Figura F.34: (a) Variacoes dos fluxos méassicos de liquido my, out(t) € (b) variagdes dos fluxos

massicos de gas mq out (t) que saem da tubulacao, considerando alteragoes no parametro de ajuste
K4 -z = 12%.
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Figura F.35: (a) Variacoes do nivel de liquido N(¢) e (b) variacoes da pressao do gas ma,out(t),

considerando alteracoes no parametro de ajuste K4 - 2z = 12%.
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Figura F.36: (a) Variacoes dos fluxos massicos de liquido mrgs ou(t) e (b) variacoes dos fluxos

massicos de gas mags eut(t) que saem do separador, considerando alteracbes no parametro de
ajuste Ky - z = 12%.
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Figura F.37: (a) Variagoes da pressao P; () na secao de alimentagao da tubulacao e (b) variagoes

da pressao P5(t) no topo da tubulacdo ascendente, considerando alteragbes no parametro de
ajuste K4 - 2 = 20%.
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Figura F.38: (a) Variacoes dos fluxos massicos de liquido mr, out(t) € (b) variagdes dos fluxos

massicos de gas mq out (t) que saem da tubulacao, considerando alteragoes no parametro de ajuste

K4— 2220%.
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Figura F.39: (a) Variacoes do nivel de liquido N(t) e (b) variacoes da pressao do gas ma,out(t)

dentro do separador, considerando alteragoes no parametro de ajuste Ky - z = 20%.
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Figura F.40: (a) Variacoes dos fluxos massicos de liquido mrgs ou(t) e (b) variacoes dos fluxos

massicos de gas mags eut(t) que saem do separador, considerando alteracoes no parametro de
ajuste Ky - z = 20%.

F.6 Parametro de Sintonia Kj

Segue o resultado das simulacoes no MATLAB, considerando a variagao do parametro

K5 na equagao da valvula de gas do separador, i.e., equacao (4.18), para z = 12% e para
2z = 20%.

74 T T T T T T 55.2

~
w
o

= = 548

3 3

— — 54.6
54.4

o o

(=] (=]

st @ 542

0 725F 0

1% 0

Q D 54r

g g

o o

2l 538

53.61

715 534
0

30 35 [ 5 10

5 10 30 35

15 20 2‘5 £5 £0 2‘5
tempo [min] - (a) tempo [min] - (b)

Figura F'.41: (a) Variagoes da pressao P; () na secao de alimentagao da tubulacao e (b) variagoes
da pressao P5(t) no topo da tubulacdo ascendente, considerando alteragbes no parametro de
ajuste Ks - z = 12%.



Apéndice F. Resultados da Analise da Sensibilidade 193

9.4 | | | | . . 0.4 . .
K5 = 0,0003 K5 = 0,0003
92h K5 =0,0002 || 0.39 K5 =0,0002
—— K5=0,00035 ——— K5=0,00035
R 038 :
037
[
@ 88 7
=) D036
X, 86 =,
s 5 035
o 84 o
2 Q o034
€4, £
0.33}
8y 0.32}
7.8 031
76 i i i i i i i i i i i
0 1 30 35 0 5 1 30 35

0 15 20 25 0 15 2‘0 25
tempo [min] - (a) tempo [min] — (b)
Figura F.42: (a) Variacoes dos fluxos massicos de liquido my, out(t) € (b) variagdes dos fluxos
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Figura F.43: (a) Variacoes do nivel de liquido N(¢) e (b) variacoes da pressao do gas ma,out(t),

considerando alteracoes no parametro de ajuste Ks - z = 12%.
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Figura F.44: (a) Variacoes dos fluxos massicos de liquido mrgs ou(t) e (b) variacoes dos fluxos

massicos de gas magseut(t) que saem do separador, considerando alteracbes no parametro de
ajuste Ks - z = 12%.
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Figura F.45: (a) Variagoes da pressao Pj(t) na secao de alimentagao da tubulacdo e (b) variagoes

da pressao P5(t) no topo da tubula¢do ascendente, considerando alteragdes no parametro de

ajuste Ks - z = 20%.

14

12

i
o

mLout [kg/s]

K5 =0,0003
K5 =0,0002
— K5=10,00035 ||

10

15

20

25 30 35

tempo [min] - (a)

mGout [kg/s]

K3 =0,0003
K3=0,0002 |
— K3=0,00035

10

£5 26 2!
tempo [min] - (b)

5 30 35

Figura F.46: (a) Variacoes dos fluxos massicos de liquido my, out(t) € (b) variacoes dos fluxos

massicos de gas mq out (t) que saem da tubulacao, considerando alteragoes no parametro de ajuste
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Apéndice G

O Controlador de Erro-Quadratico

G.1 Da Prova do Teorema 3

G.1.1 Parte 1

Os termos 27 (t)PF(2(t)) e FT(2(t))Pz(t) sao escalares, dependem do estado e

SPF(2(t) = FT(2(1)P2(t).

Demonstracao:

Sabendo que

F(z(t)) = =f(t)BC2(t) = —f(1) H(2(1)),

onde z(t) = | 21(t) 2(t) ... z.(t) } [bl by ... bn]T,C:[cl Cy ...
)

sao vetores. A seguir demonstra-se que F(z(t)) é um vetor de ordem n x 1.

Desenvolvendo a funcao f(t) da equacao (G.2), tem-se que:
f(t) = kanple(t)]
f(t) = kanr| —y(t)]
f(t) = kani|C=(1)]

F() = kaw, [cl S cn] [zl(t) () ... zn(t)r

f(t) = ]{ZQNL‘Cl,Zl(t) -+ Cng(t) + ..+ CnZn(t)|

aplicando a desigualdade triangular na equagao (G.3) encontra-se

(t) < kantp Z |cizi(t)

196

(G.1)

(G.2)

o]
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Desenvolvendo a fungao H(z(t)) da equacdo (G.2) tem-se que:

H(2(t)) = BC=(t)

HEE) = b by .. by ]T (o e || al) =)
[ bic; bica ... bic, 11 2 (t) |
H(a(t) = bac; bacy ... bocy, ZQFt)
I boci bpcoy ... bpcy 11 zn(t) |

b Z?:l cjzi(t)

H(ete)) = | 20

i bn Z?:l cjzi(t) ]

Multiplicando a equagao (G.4) e a equacdo (G.5) tem-se que

F(2(t) = —f(£)H(=(1))

F(2(t)) > —kani

b1 D imn 2= leii(t)cj2(2)
by D imy 2=y lcizi(t)cj2;(t)

| b dlimn 2o lGizi(t)leizi(t)

197

(G.5)

(G.6)

Portanto, sendo demonstrado que F'(z(t)) é um vetor de ordem n x 1 e depende do estado

2(t). A seguir demonstra-se que zZ PFT(z) é um escalar e depende do estado z(t).

Seja P uma matriz simétrica (i.e., p;; = pj;, para V i # j ) de ordem n tem-se que

- _T -

z1(t) P11 P12 Pin
Tp— 22'(15) p.21 P.22 p?n
L Zn(t) | | pnl pn2 pnn i
$'P = [ S pkzk(t) D r i prezk(t) oo > e Prnzk(t) ] .

O termo 2z PF(z) é o produto da equagao (G.7) pela equagao (G.6)

2T PF(2) = —kani [ Y1 Prize(t)  Don_iprezk(t) ... Doh_q PrnZk(t)

]

(G.7)

b1y, Z?:1 leizi(t)]cjz;(t)
ba 307 3 leizi(t)]ejizi(t)

bn 325y 25— leizi(t)]e; 25 (t)
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n n n

2" PF(z) = —kani| b1 Zzpklzk )|cizi(t)]ejz;(t)+. . .+by ZZZpimzk )|cizi(t)]e;z;(t).

=11i=1 j=1 k=11i=1 j=1
(G.8)

Conforme queriamos demonstrar, na equa¢ao (G.8) é um escalar e depende do estado
2(t).

A seguir a igualdade apresentada na equagao (G.1) serd demonstrada através das
propriedades da matriz transposta, e o lado esquerdo da equacao (G.1) serd transformado

na lado direito e vice-versa.

T (t)PF(2(t) = F'(2(t))P=(t)
substituindo a equacdo (G.2) tem-se
() P{—f(t)BC2(t)} = {—f())BC=(1)}" Px(t)
—konp 2T () Ple(t)|BC2(t) = —konp2” (1)CT BT |e(t)|" P2(t)
—konp 2T (t)P|C2(t)|BC2(t) = —konp 2 (1)CT BT |C2(t)|" Pz(t) (G.9)
aplicando a matriz transposta em ambos os lados da equagao (G.10) tem-se
—konp 2T (1) CTBY|C2(t)|T P2(t) = —konp2” () P|C2(t)|BO2(t)
{—konp|C2(t)|BC2(t) Y P2(t) = 27 (t)P{—konr|Cz(t)| BCz(t)}
FT(2(t))Pz(t) = 2T (t)PF(2(t)) (G.10)

como queriamos demonstrar.
Na equagao (G.8) foi mostrado que o termo 27 PF(z) ¢ um escalar e depende do estado
2(t), na equagao (G.10) foi mostrado que o termo FT(z(t))Pz(t) é igual a 27 PF(z).

Portanto, conclui-se que F7(2(t))Pz(t) também é um escalar e depende do estado z(t).

G.1.2 Parte 2

A seguir é demonstrado que [|Cz(t)||2 é igual ao pico do sinal do erro € = [|C2(t)]|
quando o produto Cz(t) é um escalar.
Seja um vetor w = (wl,w?2,...,w,), a norma 2 ou norma euclidiana de w [105] ¢é

definida por

lwlle = VuTw = /< w,w> =
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e a norma infinita [105] é definida por

lollow = max ]

Efetuando o produto Cz(t) obtém-se o escalar . ¢;z;, pois C' é um vetor de ordem

1 xn e z(t) é um vetor de ordem n x 1. Aplicando a norma 2 em Cz(t) encontra-se

(G.11)

1Cz(D)]l = 1D cizill> =
i=1

Aplicando a norma 2 em Cz(t) encontra-se

[|C2(t)]| 0 = max Z lcizi| = Z |lcizi. (G.12)

1<i<n

Demonstrando que ||Cz(t)||o = ||Cz(t)||oo quando Cz(t) é um escalar.



Apéndice H

Linearizacao Jacobiana

H.1 Linearizacao Jacobiana

Em modelagem de sistemas dinamicos, constata-se que quase todos os sistemas sao nao-
lineares, consequentemente as equagoes diferenciais que governam a evolugao das varidveis
de estado também sao nao-lineares. Por outro lado, observa-se que a teoria desenvolvida
para analise desses sistemas é baseada em sistemas lineares. Portanto, nesta Secao é
apresentado um método de linearizacao que aproxima um sistema nao-linear do sistema
linear correspodente, considerando um ponto de operacao especifico chamado ponto de
equilibrio, tal procedimento é denominado Linearizagao Jacobiana [49,90,106] .

A Linearizagao Jacobiana é aplicada na equacao (5.4) do vaso do modelo dinamico para
um sistema encanamento-riser-separador, apresentado no Capitulo 5, com a finalidade de
determinar um limite para o ganho nao-linear do controlador de erro-quadratico.

Considere-se uma equacgao diferencial nao-linear

#(t) = f(x(t), u(t)) (H.1)

onde f é uma fungao do mapeamento R" x R™ — R". Um ponto £ € R" é chamado um
ponto de equilibrio se existe uma entrada de equilibrio especifica denominada u € R™ tal
que
f(z,u) = 0.

Admita-se que T é um ponto de equilibrio com entrada de equilibrio #. Considere-se
o sistema apresentado na equagao (H.1) com estado inicial igual a z(ty) = Z e aplicagao
de uma entrada de equilibrio u(t) = @ para todo t > ty. Portanto, a solu¢ao resultante
x(t) satisfaz

x(t) ==

para todo t > t.

200
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Suponha-se que (T, u) contém respectivamente um ponto e uma entrada de equilibrio.
Sabe-se que, se o sistema nao-linear inicia-se em x(ty) = Z, e aplica-se uma entrada
constante u(t) = @, entdo o estado do sistema ird permanecer em x(t) = T para todo
t > to. Por outro lado, se o sistema comecar em um ponto um pouco afastado de x e for

aplicada uma entrada diferente de @ é possivel definir as seguintes variaveis de desvio
0. (t) = z(t) — z, (H.2)

5u(t) = u(t) — a. (H.3)

Se as variaveis z(t) e u(t) sao isoladas, respectivamente, nas equagoes (H.2) e (H.3) e

substituidas na equagao (H.1) obtém-se
Ou(t) = f(Z + 6,(t), @+ 6,(t)). (H.4)

Considerando que z(t) e u(t) estao proximos do ponto de equilibrio, o lado direito do
sistema apresentado na equagao (H.4) pode ser expandido em séries de Taylor. Negligen-

ciando as derivadas de ordem superior (i.e., maior que 1) obtém-se

: d d
d:(t) =~ f(Z,u) + a—i =z u=n Ox(t) + a—i =z =i Ou(t). (H.5)

Sabe-se que f(Z,u) = 0. Entdo, reescrevendo a equacdo (H.5) tem-se uma equagao
diferencial linear, invariante no tempo, visto que as derivadas de J, sdao combinagoes

lineares de 9, e d,, dada por

' of of
(Sm 1) ~ — =T, u=70 595 t A lz=Zu=u 5u t). H.
O~ P e 820+ I i 1) (1.0
Na equagao (H.6) os termos
a.f . nxn a.f o nxm
% ‘x::ﬁ,u:ﬂ— AL S R 8U ‘;p:f,u:ﬂ— BL € R

sao matrizes constantes. Portanto, considerando as matrizes Ay e By obtém-se o sistema,
linear

5.() = AL8.(t) + BLo,(t) (H.7)

que é denominado Linearizacao Jacobiana do sistema nao-linear apresentado na equacao
(H.1), considerando o ponto de equilibrio (Z, a).

Considerando os parametros apresentados na Tabela 7.5, no Capitulo 7, a equacgao
apresentada em (H.7), e respectivamente o ponto e a entrada de equilibrio iguais a z = 0, 5

meu=0,5 (i.e., z;, = 50%), entdo calcula-se a matriz Ay dada por

af

AL - % |x:9’c:075,u:ﬂ:0,5
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Y 4,32(1 — 2z) | 8,64v/7 — 22(6750 — 18000z)
b Vo — 22(67502 — 900022) (67502 — 900022)?

0,001u(750 x 105 — 1389, 75 x 10°z — 165, 375 x 10°z?)
V750 x 10°z — 644,875 x 10522 — 55,125 x 10523(6750z — 900022)

0,002u+/750 x 10°z — 694, 876 x 10522 — 55,125 x 10°23(6750 — 18000z)

(6750x — 900022 le=2=0, u=r=05
Ap = —0,000234.
Em seguida, é encontrada a matriz By, que é dada por
af
Br, = =~ |e=2=0,5,u—u=
L= 5, | 0,5, 0,5
0,002u(750 x 10°z — 694, 875 x 10°z% — 55,125 x 10°23)'/2

B = — 5 |x::?::0,5,u:ﬂ=0,5

67502 — 90002

B, = —0,0078.

Portanto, o sistema linearizado correspondente a equacao nao-linear do separador

apresentado na equagao (7.6) ¢ igual a
A(t) = —0,000234z(t) — 0, 0078u(t) (H.8)

y = z(t). (H.9)
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