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RESUMO

Entre os desafios tecnoldgicos presentes na producao offshore, destacam-se a
necessidade de projetar corretamente os separadores primarios de producao.
Estas unidades estdo sujeitas a perturbacdes em alta frequéncia e amplitude:
além de promover a separacdo das fases, os separadores devem amortecer as
oscilagbes de producdo. Neste cenario, o correto dimensionamento e
sintonizacdo das malhas de controle tornam-se parte crucial do projeto de
producdo. O objetivo principal deste trabalho é encontrar a relagdo geométrica
Otima, dada pela razdo comprimento/diametro, de um separador cilindrico
gas/liquido sob regime de golfadas severas. A modelagem do processo baseia-
se em principios de balanco de massa, com posterior aplicacdo de um controle
proporcional em malha multiloop utilizando o software MATLAB/Simulink ®. A
busca dos parametros 6timos foram através da técnica de Otimizacdo por
Enxame de Particulas (PSO), tal algoritmo foi implementado de forma a
encontrar os parametros que melhor amortecam as variacdes de nivel e presséo
nos separadores, de acordo com as restricdes estabelecidas.

Palavras-chave: Separador Bifasico. Otimizacdo Geométrica. Modelagem
Matematica. Modelagem de Controle. Golfadas.



ABSTRACT

Correctly design the primary production separators are among the technological
challenges for offshore production. These units are subject to disturbances in
frequency and amplitude, that is: besides promoting the separation of the phases,
the separators must dampen the production oscillations. In this scenario, proper
sizing and controller tuning become a crucial part of the production design. The
main objective of this work is to find the optimal geometric relation, given by the
length / diameter ratio, of a liquid-gas separator under riser slugging. The
modeling is done using the mass balance principles, with the subsequent
application of a proportional control in a multiloop process using MATLAB /
Simulink ® software. The search for the optimal parameters was through the
Particle Swarm Optimization (PSO) optimization technique, such algorithm was
implemented in order to find the parameters that best dampened the variations
of level and pressure in the separators, according to the established restrictions.

Key-words: Gas/Oil Separator. Geometrical Optimization. Mathematical
Modeling. Control Modeling. Riser Slugging.
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1 INTRODUCAO

Até 2023, a producéo de petréleo atingira cerca de 5 milhdes de barris por
dia. Deste montante, dois tercos serdo extraidos do pré-sal, segundo
informacdes do Plano Decenal de Energia, da Empresa de Pesquisa Energética
(EPE), divulgado em setembro de 2014.

Para dar conta de concretizar tais metas, as empresas precisam estar
preparadas para vencer o desafio de explorar em aguas cada vez mais
profundas. Para José Eduardo Garcia, gerente geral da Petrobras na Bacia de
Santos, estardo a frente as empresas que investirem em inovacao e
planejamento para reduzir custos e aumentar a eficiéncia nas operagdes em
profundidades cada vez maiores (DOMINGUES, 2017)

A descoberta de novos poc¢os cada vez mais distantes da costa terrestre
e em aguas superprofundas gerou a necessidade de linhas com quildmetros de
extensdo. Nestas tubulacdes, devido as suas possiveis geometrias, podem
ocorrer a formacdo de golfadas, instabilidades preocupantes na producédo do
petréleo. Elas se caracterizam como um fluxo irregular e severo, com oscilacées
de pressao e vazao. (RIBEIRO; DAMAS, 2013)

A necessidade de projetar corretamente 0os equipamentos destaca-se
entre os desafios tecnolégicos. O projeto de plantas offshore deve contemplar a
natureza essencialmente dinamica dos processos envolvidos. O estado
dindmico decorre do fato de que estes processos estdo submetidos a
perturbacdes, com potencial de oscilacées de alta frequéncia e amplitude, em
decorréncia do escoamento em risers de producao. (VAZ, 2009)

E neste contexto que se destaca a necessidade de um bom
dimensionamento e controle daqueles equipamentos que recebem os fluidos
oriundos dos poc¢os. Uns dos primeiros equipamentos a receber essa carga sao
0s separadores gravitacionais, objeto de estudo deste trabalho.

O método empregado neste trabalho € o algoritmo meta-heuristico
denominado Otimizacdo por Enxame de Particulas (Particle Swarm Optimization
— PSO) para encontrar a relacdo geométrica 6tima e os melhores parametros de
sintonia deste equipamento, de acordo com as restricdes impostas, sob um

regime de golfadas.
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Assim como as demais otimizacdes heuristicas, a otimizacéo
metaheuristica visa encontrar a solu¢ao 6tima utilizando um razoavel grau de
recursos computacionais e flexibilidade controlada. A diferenga consiste no uso
de combinacdo de uma ou mais abordagens heuristicas para explorarem de
forma conjunta o espaco de solucdes. Para isso, ha maioria dos casos, eles se
inspiram em diversas areas como fisica, biologia e ciéncias sociais
(CARACIOLO, 2008).

1.1 JUSTIFICATIVA

Os fluidos que chegam dos pocos as plataformas offshore de producéo
de petréleo ainda ndo se encontram adequados a utilizacdo ou exportacao. Por
conseguinte, tais plataformas apresentam plantas de processamento para
separacéo do 6leo, gas e agua produzidos. A qualidade desta separacao no local
de extracao é crucial para a lucratividade do empreendimento.

Contudo, a qualidade da separacdo e o bom desempenho da producao
em geral podem ser prejudicados por instabilidades dinamicas conhecidas como
golfadas. Frequente em linhas de producdo de pocos de petréleo, as golfadas
consistem em fluxos variados ou irregulares de gas e liquido.

As golfadas geram perturbacbes na planta que costumam ser
responsaveis por perda de producao e, as vezes, até mesmo por paradas ndo
programadas. Elas causam flutuacées em diversos parametros da producao
como flutuacdes no nivel dos vasos, nas vazbes e nas pressdes dos
equipamentos afastando-os dos valores de projeto. Além disso, propagam-se
para equipamentos a jusante, dificultando ainda mais o controle (VAZ, 2009).

A solucao mais simples a este problema é a restricdo manual da véalvula
choke de superficie, porém, esta manobra reduz a vazdo de producéo,
especialmente em campos em que a pressao de reservatorio é relativamente
baixa. Portanto, € desejavel uma solucéo que estabilize o fluxo e garanta a maior
produc&o possivel. E neste cenario que se torna importante a fungéo de absorver
golfadas dos vasos separadores. (RIBEIRO; DAMAS, 2013).
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1.2 OBJETIVOS

1.2.1 Geral

Através da aplicacdo da Otimizagdo por Enxame de Particulas, determinar
a relacdo otima de comprimento/didmetro de separadores horizontais bifasicos
sujeitos ao regime de golfadas severas que forneca as menores variacdes de

pressdo e nivel e atenda aos requisitos das valvulas de controle,

1.2.2 Especificos

e Estudar a modelagem de separadores bifasicos gravitacionais.

e Estabelecer, em malha de controle fechada com controladores
proporcionais, as saidas de pressao e nivel do tanque.

e Avaliar se o controle se mostra eficaz para distlrbios nas vazdes de
entrada por meio de simulacées.

e Utilizar algoritmo de meta-heuristico para otimizacdo tanto da relacao
geométrica comprimento/diametro quanto dos parametros dos
controladores proporcionais utilizados.

¢ Verificar se a faixa de rangeabilidade das valvulas de controle definidas é
atendida.

e Avaliar a conformidade dos resultados.

1.3 ESTRUTURA DO TRABALHO

Este trabalho esta organizado em cinco capitulos. O primeiro capitulo
introduz o objeto de trabalho. O segundo capitulo materializa a revisédo
bibliografica dos temas abordados. O terceiro capitulo apresenta os
procedimentos metodoldgicos empregados com maior énfase no otimizador. O
quarto capitulo explicita a modelagem dinamica de um separador bifasico

horizontal, as perturbacdes, o fluxograma do processo e estabilidade do controle.
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O quinto capitulo expdw os resultados e discussdes obtidos através da

otimizacdo. Finalmente, o sexto capitulo explana as conclusfes deste trabalho.

2 FUNDAMENTACAO TEORICA

2.1 FERRAMENTAS MATEMATICAS

2.1.1 Solucao de Equacdes Diferenciais por Transformada de Laplace

O ponto de partida da maioria das técnicas de andlise de controle é a
representacdo do modelo por equacgbes diferenciais ordinarias (EDO) lineares
ou linearizadas. De papel fundamental nos conceitos e técnicas de controle de
processos, a Transformada de Laplace é um procedimento que permite a
transformacado de equacdes diferenciais ordinarias em equagdes algébricas no
espaco s.

Para t > 0, a Transformada de Laplace de uma funcéo, f(t), é definida

como

F(s) = LIf(©)] = j F(Oet dt 1)
0

onde f(t) é a fungdo, no dominio do tempo, que sera transformada, L € o
simbolo e F(s) o operador da Transformada de Laplace. A transformada inversa
de Laplace (£71) opera na funcdo F(s) e converte de volta a funcdo no tempo
correspondente, f(t).
O método consiste, entdo, nas seguintes etapas:
e Aplicar a Transformada de Laplace em ambos lados da equacado
diferencial;
e Rearranjar a equagdo algébrica resultante em termos da variavel
independente s;

e Execucao da transformada inversa para obter resolu¢do da EDO.

Existem diversas referéncias com tabelas de Transformadas de Laplace,

em que as transformadas e inversdes sao obtidas diretamente. O uso da
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transformada simplifica as manipulacbes matematicas necessarias para

obtencéo da solucéo.

Exemplo 1. Deseja-se resolver a seguinte equacéo diferencial ordinaria:

dy
[ = = 2
0 5y=3, y(0)=1 (2)

Aplicando a Transformada de Laplace em cada membro da equacéo:

L {%} — 5L{y} = £{3} ()

Tomando Y(s) = L{y} e sabendo que L{dy/dt} =sY(s) —y(0), L{3} =
3/sey(0) =1:

sY(s) —1—=5Y(s) = ? (4)

Isolando Y (s) e aplicando a transformada inversa:

3
LYY ()} =Lt {sgs-l_——S)} Q)

Assim:
y(t) = —§+§e5f (6)

2.1.2 Linearizacdo de Sistemas por Expansdo em Série de Taylor

Grande parte dos métodos de solucdo das equacdes diferenciais sao para
sistemas lineares. Contudo, existe uma vasta quantidade de comportamentos
dindmicos que dependem de maneira ndo-linear das variaveis de processo. Para
utilizar as técnicas de analise quando o sistema é n&o-linear, recorre-se a
modelos lineares aproximados que sdo obtidos analiticamente pelo método
chamado “linearizagdo”. O mais utilizado se baseia na expansdo em Série de
Taylor de fungbes néo lineares em torno do ponto de operagao.

Dado um modelo dindmico nao-linear derivado de principios de balango
de materiais e de energia:

dy
= /oW ™)
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onde y é a saida e u a entrada do sistema. Expandindo-se os termos néo-
lineares em série de Taylor em torno dos pontos de operacdo no estado
estacionario (y, u) e desprezando os termos de ordem superior, tem-se:

e df _.df _
fOw=f@u+ dy o -+ @l 5 (u—1u) (8)

Por definicdo, as condi¢cdes de regime estacionario correspondem a
f(y,u) = 0. Adotando a notacdo em variaveis de desvioy' =y —yeu =u—1u
e substituindo dy’'/dt = dy/dt, obtém-se a equacao diferencial linearizada em
termosde y' e u':
= Yy y' + ﬂ|

ayl dulz

14

fu u (9)

Exemplo 2. Linearizacdo da equacdao resultante do balanco de massa de um

tanque de armazenamento de liquido:
dh

=g - 10
Adt q; CV\/E (10)

f(@ih) = q; — C,Vh (11)

onde A é a area transversal do tanque, g; a vazao volumétrica de entrada, C, 0
coeficiente de vaz&o da valvula de descarga e h o nivel do tanque. Linearizando

em torno das condi¢bes de regime estacionario (g; e h):

df _df _
fah =] @-@+5] (-hH (12)
qi quh quh

Gy _
f@uh)=(qi—q)——=th—-h (13)

N

Adotando a notac&o em variaveis de desvio, obtém-se a seguinte equacéo

linearizada:
dh C

A— =gl ——=}
dt q; 5 (24)
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2.2 SISTEMAS DE CONTROLE

Segundo Nice (2013), um sistema de controle consiste em subsistemas e
processos (ou plantas) construidos com o objetivo de se obter uma saida
desejada com um desempenho desejado, a partir de uma entrada especificada.
A Figura 1 mostra um sistema de controle em sua forma mais simples, na qual

recebe entradas e produz saidas como resposta a essas entradas.

Figura 1 — Descri¢do simplificada de um sistema de controle.

Variaveis Variaveis
de entrada de saida
»! Processo >

Fonte: Elaborada pela autora.

Perturbacdes conhecidas e desconhecidas causam alteragcbes nas
condicBes do processo. O sistema de controle deve garantir que o0 processo seja
mantido dentro das condicbes de operacdo desejadas perante essas
perturbacdes de forma segura e eficiente, enquanto satisfaz requisitos
ambientais e de qualidade. A eficiéncia dessa operacao envolve conceitos como
o de estabilidade e o0 de um comportamento dindmico conveniente.

Em larga escala, como em plantas de processo de refinarias, milhares de
variaveis de processo como composicdes, temperaturas e pressdes sao
medidas e devem ser controladas. Um grande numero de variaveis de processo
(geralmente vazdes) podem ser utilizadas para esse propdsito. Controles com
sistema de realimentagdo ou “feedback” comparam medi¢cbes com os valores
desejados e entdo ajustam as variaveis controladas de acordo (SEBORG et al.,
2011).

Para facilitar a analise de sistemas e mostrar as funcdes desempenhadas
por seus componentes, utiliza-se a representacao de “Diagrama de Blocos” que
consiste numa representacdo das funcbes desempenhadas por cada
componente e do fluxo de sinais de um determinado sistema de controle. Assim,
conforme pode ser visto na Figura 2, os componentes principais s&o
representados por blocos e séao integrados por meio de linhas que indicam os

sentidos de fluxos de sinais entre os blocos. Estes diagramas sao, entéo
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utilizados para representar as relacfes de dependéncia entre as variaveis que
interessam a cadeia de controle. (OLIVEIRA, 1999)

Figura 2 — Representacdo em Diagrama de Bloco de um Sistema de Controle.
PERTURBAGAO

VALOR DESVIO ELEMENTO VARIAVEL + VARIAVEL
DESEJADO + CONTROLADA
- CONTROLADOR FINAL DE (MARPULADA , PROCESSO
CONTROLE
SENSOR

VARIAVEL

DO

PROCESSO

TRANSMISSOR

Fonte: Adaptado de OLIVEIRA, 1999.

2.2.1 Funcgdes de Transferéncia

Funcdes de transferéncia caracterizam a relacdo dindmica de duas
variaveis de processo no dominio s de Laplace, uma variavel dependente (ou
variavel de saida) e uma independente (ou variavel de entrada). Elas permitem
combinar algebricamente equacdes diferenciais de subsistemas para produzir
uma representacao global do sistema.

Dado o sistema linear representado pela Equacdo 15, sua respectiva
funcdo de transferéncia é definida como a Transformada de Laplace da saida
(resposta do sistema) sobre a Transformada de Laplace da entrada (excitacao
ou perturbacédo do sistema), admitindo-se todas as condi¢des iniciais iguais a
zero (NUNES et al., 2010).

d"y(t) d"y(¢) dy(¢)
= —tap——— +ta ==+ aogy(t)
_ 15)
dmu() ™ (o) (
= me b1 R TEE + -+ byu(t); (n=m)
onde:

y(t) € a saida;
u(t) é a entrada;

a; € b; sdo os coeficientes a; e b; que representam o sistema.
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A funcdo de transferéncia deste sistema € obtida transformando,
primeiramente, a EDO para o dominio de Laplace:
AnS™Y (S) + ap_1S™IY () + - + a sY(S) + apY (s)
= bppS™U(S) + bpp_1S™U(s) + -+ boU(t); (n=m) (16)

Rearranjando, de forma a obter a razdo entre a saida e a entrada, obtém-
se a funcéo de transferéncia, G(s), que mapeia a entrada u(t) com a saida y(t):

Y(s a,s"+a, ;s +.-+a;s+a
U(s) bypsS™+ bpy_1s™ 1+ -4+ byis+ b,

A Figura 3 expbe a representacdo por meio de diagrama de blocos da

funcdo de transferéncia G(s), com a entrada a esquerda e a saida a direita.

Figura 3 — Representagéo entrada-saida em diagrama de blocos.

U(s) | ans™ +ap_3s" ' +-+a;s+a Y(s)
| bs™ 4 byy_ys™ L 4 4 bys + by

v

Fonte: Elaborada pela autora.

Nota-se a possibilidade de obter a saida, Y (s), utilizando a relagéo:
Y(s) = U(s)G(s) (18)

A solucédo no dominio de Laplace consiste agora em, uma vez definida a
funcdo de perturbacédo u(t), calcular a Transformada Inversa de Laplace da
Equacéo 18:

y(£) = LMY (5)} (19)

2.2.2 Tipos de Controle

Os sistemas de controle podem ser de malha aberta ou malha fechada.
A diferenca esta na acéo de controle, componente responsavel pela ativagao do
sistema para produzir a saida.

Os sistemas de controle em malha aberta sédo simples e baratos, dado

que a acao de controle independe da saida, ou seja, a saida ndo tem efeito na
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acao de controle. Neste caso, conforme mostrado na Figura 4a, a saida nao é
medida e nem comparada com a entrada. Um exemplo préatico deste tipo de
sistema é a maquina de lavar roupa. Apoés ter sido programada, as operacoes de
molhar, lavar e enxaguar séo feitas baseadas nos tempos pré-determinados.
Assim, apés concluir cada etapa, a maquina ndo verifica se a operacao foi
efetuada de forma correta (por exemplo, apdés enxaguar, nao verifica se a roupa
esta totalmente limpa) (OLIVEIRA, 1999).

Figura 4 — Diagramas de blocos de sistemas de controle: (a) sistema em malha aberta; (b)
sistema em malha fechada.

urbaca rerturbacao

T
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de entrada i ou Planta Y .
It v EHAY
Jungiio de Jungdode . . 104
soma soma
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1

+
Transdutor 5k + <O Processo
—- ﬂl&*—* Controlador —’!§<
i ou Planta

de entrada

Jungido de Juncio de

Jungio de soma soma

soma

’ Transdutor
1 desaida |-

ou Sensor
(b)

Fonte: NICE, 2013.

Contudo, esse tipo de sistema ndo compensa as possiveis variacfes
internas da planta, nem as perturbacbes externas inerentes a um processo
industrial. Visando eliminar estes problemas, pode-se implementar um controle
automatico por meio de uma malha fechada ou com retroalimentacéo (feedback).
Surge a figura do “controlador”, que compara o valor desejado com o valor
medido, e se houver um desvio entre estes valores, manipula a sua saida de
forma a eliminar este desvio ou erro. A variavel manipulada pelo controlador
pode ser a abertura de uma vélvula, rotacdo de uma bomba, rotagdo de um

compressor, posi¢cdo de uma haste, etc. (CAMPOS, 2006)
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A Figura 4b mostra um esquema de sistema em malha fechada. Um
exemplo pratico de controle com retroalimentagdo é o controlador de
temperatura em geladeiras: um termostato mede a temperatura interna, caso
esta figue acima daquela pré-estabelecida (devido a temperatura externa ou a
insercdo de algum alimento quente dentro da geladeira), o sensor envia a
informagao para o controlador de forma a comandar o motor que por sua vez faz
circular gas nas serpentinas que retiram calor interno da geladeira reduzindo até
retornar a temperatura desejada.

Em contrapartida, os sistemas em malha fechada apresentam maior
tendéncia para oscilacao e instabilidade. Ao tentar corrigir 0s erros, o controlador
pode causar oscilacdes de amplitudes crescentes, instabilizando a planta. Um
sistema estavel pode ser instdvel em malha fechada, se os parametros néo

forem escolhidos adequadamente (JUNIOR, 2016).

2.2.3 Controlador PID

Conforme Araujo (2010), controladores PID s&o controladores que atuam

em funcéo do erro de controle definido por:
e(t) =7(t) —cn(t) (20)

onde r(t) € o valor de referéncia para a variavel controlada (setpoint) e c,,(t) é
a variavel controlada medida pelo elemento final de controle (o sensor).

Na sua atuacdo, o controlador PID emprega trés acbes de controle
baseadas no sinal de erro: Proporcional (P), Integral (1) e Derivativa (D). Essas
acOes sao usadas de forma isolada (P) ou combinadas (PI, PD ou PID) e estdo

descritas na Equacao 21 pela lei de controle PID, na forma paralela ideal:

de (t))

(21)

’ _ 1 ‘
p'(t) = K, <e(t) + —fo e(t)dt + 1p T

T
onde K., 7; € 7, sdo denominados de Parametros de Sintonia e ponderam a
contribuicdo dos respectivos termos na atuacdo do controlador PID e p(t) esta

sob forma de variavel de desvio (NUNES et al., 2010):
p'@®) =p®©—-p (22)
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onde p € o sinal de controle na auséncia de erro, e p(t) representa o valor da
saida do controlador. Aplicando-se a Transformada de Laplace a Equacéo 21,
obtém-se a funcéo de transferéncia do controlador PID ideal:

P'(s)

Ge(s) = m

=K (1+ L, ) (23)
e s 08

As acoes integral, proporcional e derivativa podem ser interpretadas como
acOes baseadas no passado (integral), no presente (proporcional) e no futuro
(derivativa) (ASTROM, 2002).

2.2.3.1 Controlador Proporcional (P)

Escolhido para ser o controlador utilizado no desenvolvimento deste
trabalho, sua acdo € diretamente proporcional ao erro de controle. Campos
(2006) cita que o fator multiplicativo (K;) € conhecido como o ganho do
controlador. A Equacdo 24 se trata da equacdo da saida do controlador
Proporcional, onde a saida, p(t), define realmente a posicao, por exemplo, de

uma valvula, entre 0% (fechada) e 100% (aberta).
p(t) =p + Kce(t) (24)

onde
p(t) é a saida do controlador;
p é o valor da saida no regime permanente;

K. € o ganho do controlador.

O valor no regime permanente, p, pode ser ajustado, procedimento
conhecido como manual reset. Como a saida do controlador é igual a p quando
O erro € zero, ajusta-se p de modo que a saida do controlador, e
consequentemente a variAvel manipulada, estejam em seus valores
estacionarios quando o erro for nulo. Por exemplo, se o elemento final de
controle for uma valvula de controle, p é ajustado de modo que a vazao através
da vélvula seja igual a nominal, valor de estado estacionario quando e = 0. O
controlador K, é ajustavel e geralmente ajustado (tuned) apds o controlador ter

sido instalado (SEBORG et al., 2011).
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Sua funcao de transferéncia resume-se a:
Ge(s) = K¢ (25)

O sinal do ganho determina a acao do controlador. Para ganhos positivos,
o controlador é dito de acédo reversa (a saida do controlador aumenta com a
reducdo do sinal da variavel medida). Caso contrario, o controlador é dito de
acado direta. Em geral, em controladores l6gicos programaveis (CLPs), escolhe-
se a acao pela definicdo do erro (NUNES et al., 2010):
e(t) =r(t) —c,(t) , reversa

e(t) =cp(t) —r() , direta (26)

O controlador proporcional é atrativo devido sua simplicidade. Entretanto,
possui como desvantagem o fato de, quando sob estabilizacdo do erro,
independente do K. escolhido, a saida do controlador permanecera constante,

conduzindo a um offset (erro de estado estacionario).

2.2.4 Controle Multiloop e Multivariavel

O controle multivaridvel ocorre em praticamente todos 0s processos, uma
vez que uma série de variaveis devem ser controladas ao mesmo tempo que
outra série de variaveis podem ser manipuladas. Esse controle recebe a
abreviacdo MIMO (multiple-input multiple-output), A abordagem multivariavel,
utilizando mudltiplos controladores de loop simples, foi a primeira abordagem
usada para controle multivariavel nos processos industriais. Através de décadas
de pesquisa e experiéncia, muitas estratégias multiloop de sucesso foram
desenvolvidas e continuam a sendo usadas (MARLIN, 2015).

Conforme Seborg et al. (2011), um exemplo que demonstra tais
interacdes de processos, onde cada varidvel manipulada pode afetar mais de
uma variavel controlada, € a do separador bifasico (Figura 5a). Observa-se que
um ajuste na vazao de gas G tera um efeito direto na pressao P e um efeito lento
e indireto na altura do liquido h, uma vez que alterando pressdo no vaso

acarretard em mudancas na vazdo de saidal e assim afetando h. Em



22

contrapartida, ajustando a outra variavel manipulada, L, afetara diretamente h

mas terd também um pequeno e indireto efeito em P.

Figura 5 — Controles MIMO: (a) Separador gas-liquido; (b) Processo MIMO genérico(2x2)

Gas
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Pertubacgdes

ERE!

Processo
uz > > ¥

Alimentag¢do

E 3 Liquido
L

(a) Separador gas-liquido (b) Processo MIMO
genérico (2x2)

@995@

Fonte: Adapatado de SEBORG et al. (2011)

O separador também pode ser representado por um controle de processo
multiple-input multiple-output 2x2 como exibido na Figura 5b, onde as saidas do
processo (variaveis controladas) y; e y, se referem aos valores de presséo e
nivel, e as entradas do processo (variaveis manipuladas), u, e u,, as vazoes de
saida de gas e de liquido. Como perturbacfes tém-se a exemplo condicbes de
golfadas severas na entrada do separador que, na auséncia de um controle
eficiente, geram instabilidade e oscilagdes na operacao dinamica.

Ainda visualizando o processo 2x2, visto que h& duas variaveis
controladas e duas manipuladas, quatro funcGes de transferéncia sao

necessarias para caracterizar o processo:

i(s) ns)

U1(5)_ pi1 Uz(s)_ pt2

v(s) v(s) 27)
U(s)  P* Uy(s) 7%

Como mudancas simultaneas em U; e U, possuem efeito aditivo em cada

uma das variaveis controladas, a relagéo entrada-saida pode ser expressa por:
Yi(s) = GpllUl(S) + GplZUZ(S) (28)
Y2(s) = Gpa1U1(S) + GpaaUz(S) (29)
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Supondo que um esquema convencional de controle multiloop consista
em dois controladores em feedback (Figura 6). E possivel notal que interacdes
do processo podem induzir intera¢des indesejaveis entre as malhas de controle.
Caso, por exemplo, uma perturbacao altere Y; do seu setpoint, Y, 0S seguintes
eventos sao observados (SEBORG et al., 2011):

e O controlador da primeira malha (G.,) ajusta U; de forma a forcar Y; de

volta ao seu valor de referéncia (setpoint). Contudo, U; também afeta Y,

via funcéo de transferéncia G, .

¢ Devido a mudanca emY,, o controlador da segunda malha (G.,) ajusta U,
de modo a trazer Y, de volta ao seu valor de referéncia, Y;,,. Porém,

mudancas em U, afetam também Y; via funcao de transferéncia G, .

As interagbes das malhas de controle resultam da presenca de uma
terceira malha que contém dois controladores e duas das quatro funcbes de
transferéncia, como exibido na Figura 6. A terceira malha pode tender a
desestabilizar o sistema fechado e dificultar o ajuste dos controladores
(Shinskey, 1996).

Figura 6 - Esquema multiloop 2x2 e malha de controle feedback oculto (linhas espessas).

Y1 E U Yy
il + 1 Gcl L Gpll + =
)= Gp12
Gpo1
Yepo E U. Y,
i 2 GcZ 2 szz —>

Fonte: SEBORG et al. (2011).

2.2.5 Estabilidade

O conceito de estabilidade é crucial na sintese de sistemas de controle

realimentados. Esta caracteristica intrinseca do sistema garante que ap6s uma
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perturbacado limitada, a saida do sistema ndo aumentara indefinidamente, ou
seja, também sera limitada (PALHARES, 2009).

Segundo Nunes et al. (2010), a estabilidade de um sistema linear pode ser
analisada a partir da funcao de transferéncia no plano complexo. Um sistema
descrito pela funcdo de transferéncia G(s) perturbado por um sinal U(s) tem
como saida, no dominio de Laplace, Y (s):

(s —z1)(s —23) (s — zp)
(s =p)(s—p2) (s —pn)

Y(s) =G(s)U(s) = U(s); (m=m) (30)
onde z; (i =1,..,m) séo ditos ZEROS e p; (i =1,..,n) POLOS de G(s). A
funcdo de transferéncia pode ser representada como uma soma de fracdes
simples, na forma:

Ay A,

Ay
Y(S) = G(S)U(S) = (S _ pl) + (S — pz) (S - )

u(s) (31)

Analisando-se G (s), observa-se que, se a funcéo de transferéncia possuir
um polo com parte real positiva, a transformada inversa desse termo é uma
funcdo exponencial crescente Aiep"t. Dado que o sinal de saida é formado pela
soma de exponenciais, e que um destes termos € continuamente crescente, a
saida sera ilimitada. Dessa forma, Araujo (2010) define que, se a funcéo de
transferéncia de um sistema dinamico apresentar pelo menos um polo com parte
real positiva, o sistema € INSTAVEL. Logo, todos os polos de uma funcédo de
transferéncia devem estar localizados no semiplano esquerdo (SPE) do plano

complexo s para que o sistema seja estavel, conforme ilustrado na Figura 7.

Figura 7 - Lugar geométrico polos estaveis

Esta\ el
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Fonte: ARAUJO (2010)
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Assim, o denominador de uma funcéo de transferéncia, como o de G(s)
contido na Equacdo 30, quando igualado a zero, fornece a Equagéo
Caracteristica deste sistema (NUNES et al., 2010):

(s=p)(s—p)(s—p) =0 (32)

onde as raizes desta equacédo sao os polos da funcao de transferéncia e definem

a estabilidade do sistema.

2.2.6.1 Critério de Estabilidade de Routh-Hurwitz

Seja a equacdo caracteristica de um sistema de n-ésima ordem:

a(s) =s"+a; s+ a,s" %+ +a,_45s+ay, (33)

Uma condicdo necessaria (mas nao suficiente) para a estabilidade, ou
seja, para que todos os polos estejam localizados no SPE, é que todos os
coeficientes do polinbmio caracteristico sejam positivos.

Em 1905, Routh desenvolveu um critério direto de estabilidade, permitindo
verificar a localizacdo das raizes de um polinbmio sem que elas sejam
explicitamente calculadas. Este critério utiliza a matriz mostrada a seguir, de
n + 1 linhas (SILVA, 2008):

an An-2 Qn-4

An-1 Qan-3 Qn-s
s"2| b, b, by

n-3
S C1 CZ C3 (34)
52 * *
st *
s9 *

onde,
b, = —1 | an an—2| _ Qn-10p—2 — 0pQdp-_3
1= a An-1 Aan-3 B a
n-—1 n-—1
35
b, = -1 | an an—4| _ Ap—1Qp—g — pQn_s5 ( )
5 = =

an-1 ap-1 Qn—s
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-1 ay Apn-6| _ An-1An-6 — Qnln—7

b, = =
37T ay,_qlOn-1 an_y An—
n-1 n-1
o = —lian-1 ap-3 _ bian_3 —ay_1b;
1 b1 bl b2 bl
c, = -1 ap-1 Qn-s _ blan—s - an—1b3
2 bl bl b3 b1
o = —lian-1 apy _ bian_7 — ap_1bs
3 bl bl b4- b1

Critério de Routh O numero de raizes no semi-plano direito é igual ao nimero
de mudancas de sinal na primeira coluna da tabela. Portanto, todas as raizes
estdo no semi-plano esquerdo, garantindo a estabilidade do sistema, se todos
os elementos da primeira coluna da tabela tiverem o mesmo sinal (positivos, se
a, > 0).

2.2.6.2 Estabilidade de Sistemas Multiloop

Novamente considerando o esquema de controle da Figura 6, Seborg et
al. (2011) utilizam algebra de blocos para derivar as seguintes expressdes
relacionando variaveis controladas e setpoints:

Y1(s) = T11Ysp1 + T12¥opo (36)
Yo(s) = Ta1¥sp1 + T2 ¥p2 (37)

onde as fung¢des de transferéncia sao
Gchpll + GCIGCZ (GplleZZ - GpIZGpZI)

[11 = A(s) (38)
Ge2Gp12

My, =52 (39)
Ge1Gpaa

[21 = A(s) (40)

r _ GCZGpZZ + Gchcz (GplleZZ - GpIZGpZI)
1= A65) (41)
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sendo A(s) definido por

A(s) = (1 + Gchpll)(]- + Gchpzz) — Ge1Ge2Gp12Gp21 (42)

Como todas as quatro funcdes de transferéncia possuem 0 mesmo

denominador, a equacéo caracteristica do sistema se da por A(s) = 0, logo:

(1 + Gc1Gp11)(1 + Gchpzz) - GchCZGpIZGpZI =0 (43)

Assim, a estabilidade de sistemas multiloop depende de ambos
controladores, G.; e G.,, € de todas as quatro funcbes de transferéncias. Uma
vez encontrada a equacao caracteristica, pode-se utilizar o Critério de Routh
para confirmacao da estabilidade.

2.3 PLANTA DE PROCESSAMENTO PRIMARIO

Os fluidos que chegam dos pocos as plataformas offshore de producao
de petrdleo ainda ndo se encontram adequados & utilizacdo ou exportacédo. E
necessario um tratamento individual das fases gas, 6leo e agua a fim de atingir
as especificacdes necessarias a comercializacdo do 6leo e do gas e as
especificacdbes ambientais para o descarte da agua (PETROBRAS, 2007).

Algumas destas especificacdes sao:

e O gas natural ndo pode conter quantidades excessivas de
CO; e H>S. e deve ser liberado a uma presséo especificada.
O gas nao deve conter vapor de agua, pois se condensado
pode formar hidratos e causar perdas de carga adicionais ou
causar corrosdo nas tubulacdes. Conforme a especificacéo
para Gas Natural constante na Portaria 104/2002 da Agéncia
Nacional de Petréleo (ANP), revogada pela Resolugdo ANP
n°® 16 em 2008, o maximo aceitavel € de 3 a 5 libras por
milhao de pé cubico (Ib/Mscf) sendo a especificacao interna
da Petrobras mais rigida (maximo 2 Ib/Mscf).

e O 0Oleo ndo pode conter excessivas quantidades de agua,
sedimentos (BS&W) e sais dissolvidos na agua. Valores
tipicos maximos sédo 1% de BS&W e 570 ou 285 mg/L (ou
ppm - partes por milh&o) de sal no 6leo, o primeiro limite para
consumo interno e o segundo para exportacao.

e A agua produzida deve possuir um valor limitado de 6leo
disperso (teor de Oleo e graxas - TOG) para poder ser
descartada. As regulamentacbes internacionais para
plataformas limitam entre 10 a 40 mg de 6leo por litro de
agua. Ja4 no Brasil, conforme Resolugdo CONAMA n°
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393/2007: “O descarte de agua produzida devera obedecer
a concentracdo média aritmética simples mensal de 6leos e
graxas de até 29 mg/L, com valor maximo diario de 42
mg/L.”. (PETROBRAS, 2007, p. 9)

Segundo Souza Filho (2004), conforme os estudos de reservatorio e
viabilidade técnico-econémica, um sistema de producédo podera ter uma planta
de processamento simples ou complexa. As plantas simplificadas efetuam
apenas a separacao gas/éleo/agua, enquanto que as mais completas incluem
tratamento e estabilizacdo do 6leo (controle de emulsdes), condicionamento e
compressédo de gas e tratamento da 4gua oleosa, além do tratamento de agua
para injec&o no reservatorio quando for o caso. E possivel classifica-las em dois
tipos: aquelas que efetuam apenas a separacao bifasica (gas-liquido) e aquelas
gue efetuam a separacao trifasica (agua, 6leo e gas).

As plantas com separacéo bifasica consistem em coletores de producéo,
separador de teste, separadores bifasicos de producdo (foco deste estudo),
separadores atmosféricos e sistema de transferéncia e medicao da producéo,
além das facilidades para aproveitamento do gas associado. A producao dos
pocos de petréleo passa por um manifoldl, onde a pressdo é equalizada,
seguindo através de uma valvula choke? onde as intermiténcias de escoamento
sdo reduzidas por estrangulamento antes de alimentar o primeiro estagio de
separacao. (PETROBRAS, 2007)

As plantas com separacdo trifasica sdo completas e enquadram o 6leo e
0 gas para exportacdo e a agua para descarte no mar ou reinjecdo. De maior
complexidade, a planta possui permutadores de calor, separadores de teste,
separadores trifasico e/ou bifasicos, vasos tratadores de Oleo, sistema de
tratamento de agua oleosa, medicdo e transferéncia de 6leo por oleoduto,
instalacdes para tratamento e aproveitamento do gas além de utilidades em geral
(PETROBRAS, 2007).

A Figura 8 apresenta uma planta de separacdo trifasica que utiliza

separadores bifasicos.

1 Conjunto de valvulas e acessorios que serve para direcionar a producéo de varios pogos para
um duto coletor, o qual conduz a producao total para uma unidade de producdo. (PETROBRAS,
2015)

2 Dispositivo instalado na cabeca do poco para quebrar a pressdo do escoamento produzido e
permitir o controle da vazdo do pogo produtor, harmonizando-a a pressao de trabalho dos
equipamentos a jusante. (COPPE, 2010)
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Figura 8 - Esquema simplificado de um possivel arranjo de planta trifasica.
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Fonte: PETROBRAS, 2007.

2.3.1 Escoamento Intermitente (Golfadas)

Frequente em linhas de producdo de pocos de petréleo, as golfadas
consistem em fluxos variados ou irregulares de gas e liquido. Ribeiro e Damas
(2013) citam que o fluxo em golfadas € considerado uma das mais preocupantes
instabilidades que podem ocorrer na producao de petréleo, principalmente apds
a descoberta de pocos cada vez mais distantes da costa terrestre, em aguas
profundas. Esses campos necessitam de linhas com quildmetros de
comprimento que, devido as possiveis geometrias, tornam-se suscetiveis a
golfadas ainda mais severas.

Segundo Godhavn, Strand e Skofteland (2005), os trés tipos de golfada
mais comumente observados nas linhas de producéo séo a golfada transiente,
a golfada hidrodindmica e a golfada severa (riser slugging). A primeira é causada
por mudangas no processo, como variacado na abertura da choke ou partida da
planta. A segunda caminha pela linha de producao e costuma ser pequena, ndo
trazendo grandes problemas para a planta. A dltima, porém, é a mais severa e
danosa. Ela esta geralmente associada a geometrias de linha desfavoraveis a

montante dos risers3 (Figura 9).

3 Trechos suspensos das tubulagdes que interligam as linhas de producdo submarinas as
plataformas.
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~ Figura 9 - Risers de producéo.

" Fonte: PETROBRAS, 2015.

A golfada severa se forma em sistemas com fluxo multifasico (gas e
liquido) com vazéo relativamente baixa de producéo e/ou diametro de duto
superdimensionado. Quando associada a um trecho horizontal descendente na
base do riser, ocasiona um bloqueio de liquido neste local (Figura 10.1)
impedindo assim, a passagem do gas. A figura 10 ilustra o mecanismo de
formacdo desde tipo de golfada dado pelos seguintes acontecimentos
(ASHIKAWA, 2017):

1. O liquido acumula no ponto mais baixo do riser. Este fato ocorre apenas
em escoamentos em que as velocidades de liquido e gas séo baixas o
suficiente para permitir este acumulo.

2. Apos a ocorréncia do bloqueio, enquanto a coluna hidrostatica de liquido
for maior que a pressdo do gas, a montante do bloqueio, ocorrerd um
aumento continuo desta pressdo, causada pela compressao do gas
produzido.

3. Quando o géas consegue vencer a coluna hidrostatica e atinge a base do
riser, ocorre um deslocamento da golfada de forma violenta. Este evento
€ causado pela rapida expansdo do gas e pela reducdo da coluna
hidrostatica a medida que o liquido chega ao separador. Este fenbmeno
tem potencial de causar grandes variacdes na planta de processamento
(dificuldades na separacdo de Oleo/agua, disturbios no sistema de

compressédo de gas) e até mesmo possiveis danos nos equipamentos.
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4. ApoOs a expulséo de grande parte do liquido e do bolsdo de gas, o sistema
apresentara uma velocidade de escoamento tdo baixa que parte do

liquido voltara para a base do riser, reiniciando o ciclo.

Figura 10 - Ciclo de formacao de golfadas severas.

(1) Formac3o da golfada | (2) Produgdo da golfada

Regido
suscetivel
ao
blogueio

Fonte: Adaptado de Ashikawa, 2017.

As golfadas geram perturbacbes na planta que costumam ser
responsaveis por perda de producao e, as vezes, até mesmo por paradas néo
programadas. Alguns dos problemas relacionados a sua ocorréncia sao (VAZ,
2009):

» Flutuacdes no nivel dos vasos, podendo causar parada da planta
(shutdown);

» Flutuacdes no nivel de interface dgua-6leo, resultando em ma separacao;
» FlutuacBes na vazéo de 6leo, causando erros de leitura e desgaste dos
medidores fiscais de vazao, bem como potencial de producéo de 6leo fora de
especificacao;

* Flutuagcbes na vazdo de agua, causando perda de eficiéncia nos

hidrociclones (equipamentos de separacdo oOleo/agua);

» Flutuagbes na pressdo do gas que deixa os separadores, introduzindo

perturbacdes indesejaveis nos compressores.
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As flutuacdes listadas propagam-se para equipamentos a jusante,

7

promovendo dificuldades de controle. A solugdo mais simples & a restricao
manual da valvula choke de superficie, porém, esta manobra reduz a vazao de
producdo, especialmente em campos em que a pressdo de reservatorio é
relativamente baixa. Portanto, € desejavel uma solucdo que estabilize o fluxo e
garanta a maior producéo possivel. E neste cenario que se torna importante a

funcdo de absorver golfadas dos vasos separadores. (RIBEIRO; DAMAS, 2013)

2.3.2 Separador bifasico

Em uma instalacdo de processamento primario o gas, por ser menos
denso, € inicialmente separado do liquido por acdo da gravidade nos chamados
separadores gravitacionais. Estes equipamentos podem ser classificados em
bifasicos ou trifasicos, de acordo com o nimero de camaras de separacao e

ainda podem ser divididos em horizontais e verticais, de acordo com o formato.

A determinacdo do tipo de separador a ser utilizado
(horizontal ou vertical) leva em consideragdo 0 espaco
disponivel na planta de processamento primario, a quantidade
ou existéncia de espuma ou areia, por exemplo, que ir4 entrar
no vaso, entre outros fatores.

Os horizontais sdo mais utilizados em campos com altas
vazfes de liquido, pois ha uma maior area de superficie de
contato entre os fluidos, o que facilita a separacéo das fases.
Essa &rea, ou comprimento horizontal maior também facilita a
separacdo de bolhas de gas provenientes de espuma, assim
como aumenta o tempo de decantagcdo das goticulas de 6leo
presentes na corrente de gas, que caem perpendicularmente a
direcdo de seu escoamento, uma vez que o caminho percorrido
pela corrente é maior. A desvantagem é que requerem a
disponibilidade de um espago maior para instalacao.

Quando a necessidade de controle de nivel dos liquidos
€ grande, ou quando ha uma alta producdo de sedimentos, 0s
vasos separadores verticais sdo mais indicados. A geometria
facilita sua instalagdo em plantas com espaco reduzido, porém
dificulta sua utilizacdo em plataformas maritimas, pelo dificil
acesso causado pela altura. (CALVACANTE, 2015, p.21)

Neste trabalho, sera realizada uma otimizac&o do range de abertura das

valvulas de descarga, assim como da variacdo da pressdo e nivel do vaso
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assumindo fluxo em golfadas na vazéo de entrada de um vaso bifasico horizontal
(Figura 11).

Figura 11 - Separador bifasico horizontal: suas secdes e dispositivos internos.
Secao de Separacio Secdo de Saida
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>

N
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Fonte: Petrobras, 2007.

Conforme Petrobras (2007), um separador tipico pode ser dividido em
quatro secoes, exibidas na Figura 11:

» Secdo Primaria: Localizada na entrada do vaso, o fluido (liquido e gas)
choca-se com dispositivos defletores que provocam uma mudanca brusca
de velocidade e direcdo do fluxo, ou é dirigido por um difusor que lhe
impde um movimento giratorio fazendo com que o liquido se desloque
para o fundo do vaso por acdo da gravidade, separando-o do gas. E nesta
secdo que a maior parte do liquido é separada.

» Secdo de Acumulacdo de Liquido: Fundo do vaso onde o liquido se
acumula por um tempo de retencdo de 3 a 4 minutos, suficiente para
permitir a separacao do gas remanescente.

» Secdo Secundaria: Nesta secao, as goticulas maiores de 0Oleo, oriundas
da fase gasosa, séo separadas por decantacao.

» Secdo de Aglutinacéo: Localizada geralmente proxima a saida do gas,
as goticulas de liguido arrastadas pela corrente gasosa e que ainda néo
se separaram sdo removidas do fluxo gasoso através de meios porosos
que, por possuirem grande area de contato, facilitam a coalescéncia e
decantacdo das gotas. Utilizam-se varios tipos de extratores de névoa,
tais como, aletas de metal, almofadas de tela de arame e placas pouco

espacadas.
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Nunes et al. (2010) ressalta que, além de promoverem separacao das
fases, os vasos separadores desempenham a funcéo dindmica de amortecer
oscilagbes da producdo. Essas oscilagbes de pressbes e vazbes de carga
(golfadas) devem ser minimizadas para garantir eficiéncia operacional da planta.
Neste ambito, seus controladores de nivel e pressdo sdo geralmente
sintonizados para manipular as aberturas das vélvulas a jusante, de modo a
manter a variavel controlada proxima ao valor desejado (setpoint). Destaca-se
na Figura 12 os controladores de presséao (PIC) e de nivel (LIC).

Neste separador, a fase gasosa € retirada pelo topo e a fase liquida (que
alimenta o segundo estagio de separacéo) pelo fundo, com vazdes definidas
pelas aberturas de valvulas pneuméaticas de controle de gas (PCV-1) e de liquido
(LIC-1) comandadas, respectivamente, pelos controladores de pressao (PIC-1)
e de nivel (LIC-1). Esquema similar é instalado no segundo estagio. Em ambos
0S casos, as variaveis controladas sao medidas (LT-1 e LT-2 para os niveis, e
PT-1e PT-2 para as pressoes). Os valores medidos s&o comparados aos valores
de referéncia, e o desvio registrado € processado pelos controladores, para
definir a abertura das respectivas valvulas. O valor de referéncia para o
controlador de presséo do segundo estagio € definido em patamar inferior ao do
primeiro estagio visando separar o gas dissolvido no liquido proveniente do
primeiro estagio (NUNES et al., 2010).

Figura 12 — Controle PID de separador bifasico em planta com dois estagios de separacao.

@@4} Gas

Vélvula de so., -
choke Y @@‘t
154 Separ?df)r @ i Gas
1¢ estagio e 5 T
\‘\ : PCV-2

5
Liquido Separador 1-2 :
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Manifold de LCV-1
roducao
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Fonte: NUNES et al., 2010.
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2.3.3 Valvulas de Controle

As valvulas de controle sdo os elementos finais da malha de controle mais
empregado nas industrias de processo. As valvulas sdo usadas em tubulacoes,
entradas e saidas de vasos e de tanques em varias aplicacdes diferentes e
devem (RIBEIRO, 1999):

I.  Conter o fluido do processo, suportando todos os rigores das condigdes
de operacao. Como o fluido do processo passa dentro da valvula, ela deve
ter caracteristicas mecanicas e quimicas para resistir a pressao,

temperatura, corrosao, erosao, sujeira e contaminantes do fluido.

i. Responder ao sinal de atuacao do controlador. O sinal padréo é aplicado
ao atuador da valvula, que o converte em uma forca, que movimenta a
haste, em cuja extremidade inferior esta o obturador, que varia a area de

passagem do fluido pela valvula.

iii. Variar a area de passagem do fluido manipulado. A valvula de controle
manipula a vazdo do meio de controle, pela alteracdo de sua abertura,

para atender as necessidades do processo.

iv.  Absorver a queda variavel da pressdo da linha, para compensar as
variacdes de pressao a montante ou a jusante dela. Em todo o processo,
a valvula é o unico equipamento que pode fornecer ou absorver uma

gueda de pressao controlavel.

Segundo Nunes et al. (2010), as valvulas de controle podem ser operadas
remota ou automaticamente, requerendo atuadores, que podem ser de
diafragma (pneumaticos), pistdo, hidraulicos e eletrohidraulicos. A Figura 13
apresenta um desenho esquematico de uma valvula de controle com atuador
pneumatico, que opera com a combinacéo da forca exercida pelo ar suprido e
pela mola, transmitida a haste e modificando, assim, a abertura da valvula.

A posigéo da vélvula é controlada pela variacdo da pressao do ar suprido
a camara superior. Sem ar, a mola for¢ca o diafragma para cima contra a trava
mecéanica, mantendo a valvula totalmente aberta. A medida que a pressio é

aumentada, a forca no topo do diafragma supera a forgca oposta da mola,
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forcando o diafragma para baixo, fechando a valvula. A valvula correspondente
€ denominada AR-PARA-FECHAR, sendo assim uma valvula de acado direta
(K, < 0). Mediante um arranjo oposto, tem-se uma valvula AR-PARA-ABRIR,

caracterizando uma valvula de acéao reversa (K, > 0) (NUNES et al., 2010).

Figura 13 - Valvula de controle com atuador pneumatico.
Trava mecanica

Diafragma \ Camara

Cabeca QA superior

Camara
inferior

Conexdo para suprimento de ar

Indicador local
de posigao
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Fonte: Nunes et al., 2010.

2.3.3.1 Tipos de Valvulas de Controle

Nunes et al. (2010) classificam as valvulas de controle em duas

categorias:

Véalvulas Rotativas: Sao valvulas com um eixo que permite ao obturador mover-
se em angulo, alterando a vazao controlada. Como exemplos, podem ser citadas
valvulas do tipo esfera, borboleta e de obturador excéntrico. E uma solugéo
econdmica, encontrando aplicacéo em fluidos sujos, com solidos em suspensao.
Apresentam, contudo, restricdes a altas perdas de carga e poucas opc¢oes de

caracteristicas de vazao.
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Véalvulas de Deslocamento Linear: Dispdem de haste de obturador, que
desliza na area de vedacdo do fluxo, controlando a vazao pela abertura ou
fechamento da passagem do fluido pela sede da valvula. Exemplo: valvulas
gaveta, faca, diafragma. A valvula globo é o tipo mais utilizado (por exemplo,
agua, vapor, hidrocarbonetos), sendo a mais utilizada em vasos separadores,

pois suporta pressao e temperaturas altas.

2.3.3.2 Relacbes Matematicas

Conforme Ribeiro (1999), a equacao da valvula de descarga € dada por:

AP(t)
Py

F= Cvf(xv) (44)

onde
* ¢, é 0 coeficiente de vazdo da valvula. Define sua capacidade de vazao,
e corresponde ao numero de GPM que flui por uma valvula quando 100%
aberta, a 60 °F, para um AP de 1 psi;
* f(x,) € a curva caracteristica de vazdo da valvula;
» x, é afracdo de abertura da valvula;
= AP é a queda de pressao através da valvula (psi);

= pr € adensidade relativa do fluido de processo.

O coeficiente da valvula, c,, € uma caracteristica de construcédo, e
portanto, constante. A relacdo entre o percentual do curso do obturador e o
percentual de abertura da valvula é conhecida como “caracteristica da valvula”.
A caracteristica inerente, expressa pela funcao f(x,) de uma valvula de controle,
define como a vazao varia em funcédo da abertura da véalvula, e é definida pela

geometria do obturador/sede. Nunes (2010) destaca as seguintes funcées f(x,):

Raiz quadrada: Nao é usada em processamento offshore.

fl) =x, (45)

Linear: Apropriada para aplicacdes onde o AP através da valvula é praticamente

constante.

fx) = x, (46)
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Igual Porcentagem: Indicada quando o AP através da valvula decresce com a
abertura, tendendo ao comportamento linear quando instalada.
f(x,) = RC»=D (47)

Hiperbolica: Nao é comum em processamento offshore.

1
R—(R-1x,

flxy) = (48)
Neste trabalho escolheu-se trabalhar com valvulas de caracteristica linear
devido a sua simplicidade e usual presenca em plantas offshore. Sendo assim,
o termo f(x,) da Equacao 44 se resume a x;. Ja AP(t) esta vinculado a altura
de liquido h; (t) no vaso e as pressdes no vaso, P(t), e de descarga, P, (t), sendo
dado matematicamente por (SILVA, 2013):
AP(t) = P(t) + pLgh, — P, (D) (49)

que substituida na Equacdo 44 e aplicando-se as conversfes de unidades,

resulta em:

_ P(t)+ p,gh,(t)-10~>—P.
Loue () = 24 1074, (OCrs - - (50)

PH,0,15,5°C

J& para a valvula de gas, tem-se (RIBEIRO, 1999):

(P(t) — P)(P(t) + P)
py(t) (51)
PH,0,15,5°C

Gour () = 2,88+ 106 (£)CygP (L)

onde

= x.(t), x;(t) sdo as fracbes de abertura das valvulas de liquido e gas (0 <
x,(t) < 1);

* Cy., Cye s@o os coeficientes de vazdo das valvulas de liquido e gas
(gal/psia);

= P(t) é apressao no vaso (bar);

= h,(t) é o nivel do liquido (m);

= P(t) é apressao no vaso (bar);

= P,, P, sdo as pressoes a jusante das valvulas de liquido e gas (bar);
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* p,, p; S0 as densidades das fases liquida e gasosa (kg/m?3).

2.3.3.3 Rangeabilidade

Por definicdo, a rangeabilidade da vélvula de controle é a relagéo
matematica entre a maxima e a minima vazao controlaveis com a mesma
eficiéncia. E desejavel ter alta rangeabilidade, de modo que a valvula possa
controlar vazbes muito pequenas e muito grandes com o mesmo desempenho.
A rangeabilidade fornece a faixa usavel da valvula. O conceito de rangeabilidade

€ importante por duas razdes (RIBEIRO, 1999):

I.  Diz o ponto em que se espera que a valvula atue em liga-desliga ou perca
completamente o controle causando vazamentos;
Il. Estabelece o ponto em que a caracteristica comeca a se desviar do

esperado.

A rangeabilidade da vélvula esta associada diretamente & caracteristica
da valvula. Conforme Ribeiro (1999), a rangeabilidade da valvula com
caracteristica linear € de 10:1, pois fornece controle entre 10 e 100%. A valvula
linear possui ganho (sensibilidade) uniforme em toda a faixa de abertura da
valvula, ou seja, a mesma dificuldade e precisdo que se tem para medir e
controlar 100% da vazéo, tem se em 10%.

Na consideracdo da rangeabilidade da valvula, € importante considerar
que a rangeabilidade da valvula instalada é diferente da rangeabilidade teorica.
A rangeabilidade instalada é sempre menor que a tedrica. Estudos sobre
importancia da rangeabilidade em véalvulas de controle publicado em boletim pela
POLIGON (2014), empresa produtora de valvulas de controle e bloqueio ha
quase 30 anos, a faixa ideal de controle das valvulas globo encontra-se na regido
entre 30% a 80%.

2.3.3.4 Desgaste Mecanico

Segundo Geitner e Bloch (2012), o desgaste mecanico em valvulas de

controle ocorre normalmente nos locais em que os componentes da valvula
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entram em contato uns com os outros. O desgaste prolongado das guias dos
elementos moéveis da valvula pode causar agcdo ruim da valvula, inclinacao e
assentamento inadequado dos seus elementos, podendo causar o0
comprometimento do funcionamento o equipamento.

Sabe-se que quanto maior o curso de abertura e fechamento da valvula,
maior sera desgaste da mesma. Dessa forma, quanto menor for range de
abertura menor sera o desgaste das pecas moveis e o risco de eventuais falhas

— funcéo objetivo da otimizacao realizada neste trabalho.

3 PROCEDIMENTOS METODOLOGICOS

3.1 MATLAB/SIMULINK

O processamento numérico e grafico de controle e simulacdo de
processos foi desenvolvido no ambiente integrado Simulink/Matlab, com o
objetivo de caracterizar o desempenho do controle do separador e testar a sua
sensibilidade ao regime de escoamento com intermiténcias (golfadas).

O MATLAB (MATrix LABoratory) € uma linguagem de alto desempenho
para computacéo técnica. Integra a computacao, a visualizacdo e o ambiente de
programacao (MARTINS et al., 2010). Além disso, 0 MATLAB possui estruturas
de dados sofisticadas, contém ferramentas de edicdo e depuracdo embutidas e
oferece suporte a programacao orientada a objetos. (HOUCQUE, 2005)

O Simulink € um pacote do MATLAB para modelagem, simulagéo e
andlise de sistemas dinamicos. Ele suporta sistemas lineares e nédo-lineares,
modelados em tempo continuo, tempo amostrado ou um hibrido dos dois. Para
modelagem, o Simulink fornece uma interface de usuario grafica (GUI) para
construir modelos como diagramas de blocos, usando operacdes de mouse de
clique e arrastar. Assim, permite criar interfaces personalizadas permitindo ao
usuario interpretar rapidamente os dados do processo, bem como fazer
modificagdes nas operacdes de controle em uma estrutura intuitiva. O Simulink

inclui uma biblioteca de blocos abrangentes de fontes, receptores, elementos de
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controle, componentes lineares e nao-lineares e conectores. (MATHWORKS,
1999)
A figura 14 exibe a biblioteca a esquerda, a janela do modelo ao canto

superior direito e o resultado da simulagcédo ao canto inferior direito.

Figura 14 — Construcdo de um modelo Simulink com respectivo resultado da simulagéo.
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Fonte: Printscreen de aplicagcéo no MATLAB/Simulink.

3.2 OTIMIZACAO POR ENXAME DE PARTICULAS (PSO)

Otimizacéao é o ato de obter o melhor resultado sob certas circunstancias.
Conforme Caraciolo (2008), o modelo matematico basico de um problema de
otimizacao obedece ao seguinte raciocinio: minimizar uma funcao-objetivo f(x),
de acordo com as restricbes impostas pela funcéo g(s), onde s representa o
conjunto de solugbes permitidas para a fungcdo em questdo e x é variavel que
deve ser otimizada.

Assim como as demais otimizacdes heuristicas, a otimizacao
metaheuristica também visa encontrar a resposta a que se propde utilizando um

razoavel grau de recursos computacionais e flexibilidade controlada. Entretanto,
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sua diferenciacdo se da ao fato de seus algoritmos serem aplicaveis a varios
tipos de problema fazendo uso de combinacdo de uma ou mais heuristicas para
explorarem de forma conjunta o espago de soluc¢des. Para isso, na maioria dos
casos, eles se inspiram em diversas areas como fisica, biologia, ciéncias sociais
e entre outros (CARACIOLO, 2008).

Uma das mais recentes otimizagcBes metaheuristicas propostas, e que
vem apresentando excelentes resultados para problemas de alta
dimensionalidade é Particle Swarm Otimization (PSO) ou Otimizacdo por
Enxame de Particulas. Kennedy et al. (2001) cita que a técnica introduzida por
James Kennedy e Russel Eberhart, nos anos 90, foi inspirada por experimento
com algoritmos que modelam o comportamento social observado em algumas
espécies de passaros. A busca pelo alimento ou pelo ninho e a interacdo entre
0s passaros ao longo do voo sdo generalizados para o termo particulas e

modelados como um mecanismo de otimizagao.

3.2.1 Algoritmo PSO

A maior parte dos algoritmos de PSO emprega dois principios sécio-
métricos, que representam dois tipos de informacé&o importante no processo de
decisdo. Segundo Serapido (2009), o primeiro principio (Global Best, gg) conecta
conceitualmente todos os membros de uma populagcdo entre si. Como
consequéncia, o comportamento de cada particula é influenciado pelo
comportamento de todas as outras particulas. O segundo principio (Personal
Best, pg) cria uma vizinhanga para cada individuo composta por ele préprio e
seus vizinhos mais proximos. Ambas as métricas sdo medidas por uma funcao
de avaliacdo (f(p)), também chamada funcdo objetivo, que corresponde a
optimalidade da soluc&o do problema.

Conforme a analogia feita por Caraciolo (2008) para auxiliar na
identificagdo dos termos do algoritmo, o termo particula foi adotado para
simbolizar os passaros e representar as possiveis solu¢cdoes do problema a ser
resolvido. A area sobrevoada pelos passaros corresponde ao espaco de busca
e encontrar o local com comida (ou o ninho) equivale a encontrar a solugéo

Otima. Para que o bando de passaros sempre se aproxime do objetivo, ao invés
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de se perder ou nunca alcancar o alvo focado, utiliza-se o indicador denominado
funcdo objetivo, correspondente aos alimentos ou 0s ninhos, os passaros fazem
uso de suas experiéncias e da experiéncia do proprio bando. O termo indicador
do conhecimento individual de cada particula € o Personal Best, enquanto que o
responsavel por representar o conhecimento do enxame como um todo € o
Global Best. A Tabela 1 apresenta de forma resumida as nomenclaturas

descritas anteriormente:

Tabela 1 - Identificacdo dos termos do PSO.

Termo Significado
Particula Péssaro
Enxame Bando de passaros
Espaco de Busca Area sobrevoada pelos passaros
Posicéo Localizacdo de cada passaro durante o voo

Localizacdo do passaro onde encontrou o alimento

Solugéo Otima )
ou 0 ninho

Funcé&o Objetivo Funcéo de avaliagéo

Melhor posi¢éo conhecida pelo passaro
(experiéncia individual)
Melhor posigéo conhecida pelo enxame
(experiéncia coletiva)
Fonte: Adaptado de Caraciolo (2008).

Personal Best

Global Best

Voltando ao algoritmo, uma particula P; ira se mover em uma determinada
direcdo que é funcdo da posicdo atual da particula x;(t), de uma velocidade
v;(t + 1), da posicéo da particula que levou ao seu posigdo melhor desempenho
até o momento (pg), € do melhor desempenho global do sistema até o momento
(gg). A velocidade da particula sera dada por (SERAPIAO, 2009):

vi(t+1) =v;(t) + ¢ X (PB — X (t)) + @2(gs — x: (1)) (52)

onde @,e ¢, sdo constantes limitadas a um intervalo finito, denominadas como
sendo respectivamente os componentes "cognitivo" e "social".
Uma vez que a velocidade da particula é calculada, a posi¢ao da particula
i na proxima iteracdo é estabelecida como uma influéncia aditiva da posi¢cédo
anterior com a velocidade calculada, expressa por:
xi(t+1) =x;() +v;(t+1) (53)



44

Serapido (2009) ainda ressalta que, para limitar a velocidade de uma
particula para que o sistema ndo extrapole o espaco de busca, sdo impostos
limites (v,,4,) para seus valores em cada dimenséao (d) do espaco de busca:

" Se Vv > Vg, €NAO V; = Vg

"  Senao se v; < Vg, €NtA0 v; = — Uy

O algoritmo PSO é repetido até que um critério de terminacdo seja
atingido ou as mudancas nas velocidades das particulas estejam perto de zero.
O pseudocodigo do algoritmo, em sua forma original, é descrito como
(SERAPIAOQ, 2009):

1) Determine o numero de particulas P da populacao;

2) Inicialize aleatoriamente a posicéo inicial (x) de cada particula p de P;

3) Atribua uma velocidade inicial (v) igual para todas as particulas;

4) Para cada particula p em P faca:

(a) Calcule sua funcao objetivo fp = f(p)
(b) Calcule e melhor posicéo da particula p até o momento (pg).
5) Descubra a particula com a melhor aptiddo de toda a populagéo (gp);
6) Para cada particula p em P faca:
(a) Atualize a velocidade da particula pela formula
vt +1) = v;(t) + 01 X (pp — %:(1)) + 92(gp — x: (1))
(b) Atualize a posicao da particula pela féormula
x(t+1) =x() +v(t+1)

7) Se a condicao de término nédo for alcangada, retorne ao passo 4.

3.3 COEFICIENTE GEOMETRICO RCD

O principal objetivo deste estudo é encontrar a geometria 6tima de um
separador cilindrico horizontal bifasico, em termos de comprimento e diametro,
gque amenize a0 maximo o impacto do regime de golfadas severas. Esta
otimizacdo baseou-se em um coeficiente adimensional nomeado como Razéo

Comprimento-Diametro (RCD):

C
RCD = — 54
CD (54)
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onde C é o comprimento e D o diametro do separador, ambos em metros.
Detalhes dessa relagcéo foram inclusive citados na Especificacdo API para

Separadores Géas-Oleo de outubro de 2008. A Tabela 2, extraida da

especificacdo, exibe padrdes nominais de tamanhos pressdes de trabalho

comuns de separadores horizontais bifasico na industria.

Tabela 2 - Tamanhos e pressées de trabalho comuns de separadores horizontais bifasicos.

Nominal Diameter Maximum Allowable Working Pressure
in. psig @ 130°F

12 3/4 — 230 600 1,000 1,200 1,440 2,000

16 — 230 600 1,000 1,200 1,440 2,000

20 125 230 600 1,000 1,200 1,440 2,000

24 125 230 600 1,000 1,200 1,440 2,000

30 125 230 600 1,000 1,200 1,440 2,000

36 125 230 600 1,000 1,200 1,440 2,000

42 125 230 600 1,000 1,200 1,440 2,000

48 125 230 600 1,000 1,200 1,440 2,000

54 125 230 600 1,000 1,200 1,440 2,000

60 125 230 600 1,000 1,200 1,440 2,000
NOTE 1 Shell length is generally expanded in 2 1/2-ft increments measured from head seam to head seam and is typically 5 ft,
7 112, or 10 ft. A minimum length-to-diameter ratio of 2.0 is normally used.
NOTE 2 Vessel diameter is generally expanded in 6-in. increments, measured either as outside diameter (OD) or inside diameter
(ID). OD separators are normally furnished up to 24-in. diameter. Separators above this size may be either OD or ID vessels.

Fonte: API, 2008.

Como pode-se observar, a Nota 1 traz que uma razdo minima de
comprimento-didametro de 2 é geralmente utilizada. Através dessa tabela e de
catalogos de fabricantes constatou-se que os coeficientes RCD variam de 2 a

7,5. Essas informacdes serdo consideradas ao desenvolver das simulagdes.

4 MODELAGEM E IMPLEMENTACAO

4.1 MODELO DO SEPARADOR BIFASICO

Serdo adotadas as seguintes premissas (seguindo a abordagem
empregada por NUNES):
¢ O sistema esta em equilibrio termodinamico;

e O gas é modelado como gas ideal,
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e As equacdes das valvulas de 6leo e gas apresentam como variaveis
dindmicas a pressao de operacao do vaso e a abertura dessas valvulas;

e O processo € isotérmico.

4.1.1 Fase Ligquida

O balanco de massa da fase liquida é dado por:

dM
LD — [ ~ Lo Ol (55)

onde:
M, (t) € a massa de liquido (KQ);
Lin(t) € a vazao volumétrica de liquido na entrada (m?3/s);
Loyt (t) € a vazao volumétrica de liquido na saida (m3/s);

p, € a densidade do liquido (kg/m3).

Tomando V,(t) o volume de liquido (em m3) e considerando o fluido

incompressivel, tem-se:
am,(t)  dv(t)

56
dt PL dt (56)

Seréa adotada a mesma relagdo ndo-linear entre volume e altura de liquido
dos vasos horizontais apresentada por NUNES et al. (2010):

V) = % {arccos (A=) 2D - h;(t)]m(t) (2= ih(ﬂ)} 7

onde:
C é o comprimento do separador (m);
D é o diametro do separador (m);

h; (t) é a altura/nivel de liquido no separador (m);

De derivada:

av,(t)
dt

dh,(t)
dt

= 2¢[D — hy (OTh(0) (58)
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Sendo assim, a partir das Equacdes 55, 56 e 58, o balanco de massa
resultante para a fase liquida se da por:
dhy(8) _ Lin(®) = Low(®)
dt  2¢/[D - h (D], (D)

(59)

Observa-se que a equacgdo é ndo-linear. Por conseguinte, aplica-se a
linearizacdo por meio de truncamento da expansdo em série de Taylor, como
explicitado na Secéo 2.1.2:

dh, (t)
# = fY"N = f(Lin) Loue, hr) (60)
df . df _df _
UN = f b ——(Lin = Lin) + =— (Lout — Lowt) + = (h, —hy) (61
f f dLm n mn dLout( out out) dhL( L L) ( )
onde:
f= E_Lout

2¢C /[D — k)R, (62)

Em termos de variaveis de desvio (x’ = x — x):

dhi () df df df
LT BT L 63
At dLg, Tt ar o ¥ g (63)

Como visto na Equacao 50 do item 2.3.3.2, a expressdo para a vazao de
liquido pela valvula de descarga € nao linear e é funcdo da fracdo de abertura
da valvula de liquido (x;), do nivel e pressdo no vaso. Linearizando L,,; €

definindo em termos de variaveis de desvio, obtém-se:

dL dL dL
Llout = Lout — Lout = d;Zt Xi + dOPut P’ d;l:lt hi (64)
Substituindo na Equacgéo 63:
dhy(t)  df df (dLoyt dLoyt ALyt df
— /. ! Pl hl) _ 7 hl
dt dr, dLout( dx, “t7ap © T am, ) tan, (65)
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dhi(t)_h,(df df dLout)

dt Y\dh, " dL,y: dh
Ldf " de dL dL (66)
_ L + ( outxi+ outP,)
dL;y, dLyy: \ dxg, dp
. . ~ . af df dLout L
Para melhor visualizacéo, adotando a = — (d—hL + mm), e dividindo a
Equacéo 66 por a:
1 dh’ (t) df df dLout df dLout
_ L + hz — dLm L,ln + dLO'U.t de xi + dLO‘LLt dP P, (67)
a dt a a a
Portanto, a constante de tempo 7, € dada por:
_ 1 _ 1
e (I + 3L L) (68)
dh;, ' dL,y: dhg

Aplicando a Transformada de Laplace, as trés funcdes de transferéncia
para a fase liquida sdo dadas pelas Equacdes 69, 71 e 73:

.  Altura de Liguido x Vazéo de Entrada de Liquido
_ H,(s) K

G. = = 69
1 Lin(s) T1,5+1 (69)
onde:
df
dL;
K, =— iR 70
T T (70)
dh;, ' dL,y,; dhg
[I.  Altura de Ligquido x Fracdo de Abertura da Valvula de Liquido
H,(s) K,
= = 71
GZ XL(S) TLS + 1 ( )
onde:
dgf ddLout
K — _ out xL 72
T ) (72)
dh;, ' dLyy dhg
[1l.  Altura de Liguido x Pressdo no Vaso
H K
G, = L(s) _ 3 (73)

T P(s) Ts+1
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onde:
df dLout
dL,,: dP

(L + i )
dh, " dL,,, dh,

K3=

(74)

4.1.2 Fase Gasosa

Ainda seguindo a abordagem empregada por Nunes et al. (2010), o

balanco de massa da fase gasosa € dado por:

dM;(t)
—— = [6in(0) = Gour(D]pe(©) (75)
onde:
Mg (t) é a massa de gas (kg);
Gin(t) é a vazédo volumétrica de gas na entrada (m?3/s);
G,y (t) € a vazéo volumétrica de gas na saida (m?3/s);
pc(t) € a densidade do gas (kg/m3).
Trabalhando com d”ift ©.
dMg(t) d[Vg(t t dpg(t dV(t
G(): [Ve (©)pe( )]=VG(t) PG() + pe(®) G() (76)
dt dt
Reconhecendo que p.(t) = P(t);m
dM;(t) MM dP(t) dV;(t)
= 7T ( Vs (®) PO~ (77)
onde:

P(t) é a pressao (bar);

MM é a massa molecular (kg/mol);

R é a constante universal dos gases (bar.m3/mol-K);
T é a temperatura (K);

V;(t) é o volume de gés (m3).

Além disso, admitindo V =V, (t) + V;(t), tem-se dV;(t) = dV — dV,(t).
Como dV = 0:
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dve(t)  adv,(©)
dt dt

_[Lin (t) - Lout (t)] (78)

Substituindo a Equacdo 78 na Equacédo 77 e igualando a expressao do

balanco de massa (Equacao 75), obtém-se:

MM d()

[Lin(t) - Lout(t)] = [Gin(t) - Gout(t)]pG (79)

Assim, o balanco de massa resultante para a fase gasosa se da por:

dP(t) _ P(t) [Gin(t) - Gout(t) + Lin(t) - Lout(t)]
at V—=V,()

(80)

Novamente o balanco resultou em uma equacao nao-linear. Linearizando

via série de Taylor:

dP(t)

Tdt = g"" = g(P, Gin, Gouts Lin, Lour, V1) (81)

dg dg —— dg S

LN - 549 (p_p o J__ —

g g + ( ) + = dGm (Gm Gm) + dGout (Gout Gout)

+ ag (Lin — L) + L +— 49 V o
dLin Ln dLout( out — out) dV ( L L)
onde:

g_ _ ﬁ[Gin - Gout +_m - m] (83)

V-1,

Observa-se que a equacao linearizada (Equacédo 82) é funcdo de P’,
Gins Ly Gouer Lows € V7. NO entanto, esses trés Gltimos termos requerem atengao
por apresentarem expressfes ndo lineares, G,u:(t), Lou:(t) € Vi(t),
respectivamente.

A expresséo néao-linear para G,,:(t) foi apresentada via Equacéo 51 da
secdo 2.3.3.2. Ja L, (t) foi linearizado no item anterior resultando na expressao
para L,,,, dada pela Equacéo 64.

A linearizacao G,,.(t) e V. (t), resulta em:

dGoye , dGoye , dGoye ,
ax; ctap Dt ar ! (84)

! — —_
Gout - Gout - Gout -
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! (7 dVL !
V=V, -V, = d_thL (85)

Substituindo as EquacBes 84 e 85 na Equacdo 82, e apds algumas
manipula¢des algébricas, obtém-se:

dP’ P (dg dg dLout_I_ dg dGout)
dt dP ' dL,, dP ' dGu, dP
dg dg (dLout ,  dLoyt

dg
=y - ¢ +—Z h')
L, n g Cm T g gy, g, ) (86)

dg dGout dGout > dg (dVL >
! TI v hl
* dGout< dx, St ar )T ay, L

dh,

Analogamente ao procedimento feito para a fase liquida, a analise

equacgao anterior permite identificar a constante de tempo 7:

1
TG‘_(d_g+ L D05 d0) (87)
dp T 4L, dP ' dG,, dP

Aplicando a Transformada de Laplace, as seis fun¢des de transferéncia

para a fase gasosa sao dadas pelas Equacdes 88, 90, 92, 94, 96 e 98:

IV. Pressao no Vaso x Vazado de Entrada de Liquido

P(s) K,
G, = = 88
YT Lin(s)  Tes+1 (88)
onde:
dg
dL;
K, = — in 89
TG L T (89)
dP " dL,,; dP dG,,: dP
V. Pressao no Vaso x Vazao de Entrada de Gas
P(s K
Gs = (s) -5 (90)
Gin(s) tTes+1
onde:
dg
Ks = AGin (91)

(d_g+ dg dLout_l_ dg dGout)
dP " dL,,; dP dG,,: dP



VI. Pressao no Vaso x Fracdo de Abertura da Valvula de Liquido

P(s) K

G. = =
e T X, () Tes+1
onde:
dg dLgyy:
K —_ dLyy: dxp
° (2 + 20 dlow | 05 dGou)
dP ' dL,,; dP dG,, dP
VIl. Pressdo no Vaso x Altura de Liquido
P(s) K,
G7 = =
H (s) tgs+1
onde:
dg dL,y: + dg dVv,
K = — dLyy: dh, ' dV,dh,
7 (d_g + dg dLout + dg dGout)
dP ' dL,,; dP dG,,; dP
VIIl.  Pressao no Vaso x Fracdo de Abertura da Valvula de Gas
_ P(s) _ K
87 Xe(s)  tes+1
onde:
dg dGout
K8 __ dGout dXG

(d_g_l_ dg dLout + dg dGOut)
ap T dl,.. dP ‘tdG,, dP

IX. Pressao no Vaso x Temperatura
_ P(s) K
T T(s) tes+1

Go

onde:
dg dGoyt
dG,y: dT

(d_g_|_ dg dLout_|_ dg dGout)
dP " dL,, dP dG,y: dP

K9=_
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(92)

(93)

(94)

(95)

(96)

(97)

(98)

(99)
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4.2 FLUXOGRAMA DO PROCESSO E ESTABILIDADE DA
MALHA

As nove funcdes de transferéncia encontradas na se¢ao anterior permitem

escrever as seguintes relagdes para a malha fechada:
Hy(s) = G1Lin(s) + G2 X, (s) + G3P(s) (100)

P(s) = G4Lin(s) + GsGip(s) + G X (s) + G,H, (s) + GgX; + GoT(s) (101)

Adotando a premissa de um processo isotérmico, conclui-se que T(s) =
0. Outro fator a se considerar € que, uma vez que as oscilacdes de vazbes de
entrada de liquido e gas caracterizam o regime de golfadas, elas serdo as
perturbacdes do sistema. Dessa forma, tem-se que para malha sem perturbacéo:

Hy(s) = G2 X (s) + G3P(s) (102)

P(s) = GgX,(s) + G,H, (s) + GgX;; (103)

Substituindo a Equagcdo 103 na Equacdo 102 em paralelo com a
substituicio da Equacdo 102 na Equacdo 103, obtém-se as seguintes

expressoes:
Hy(s) = Go X, (s) + G3[GeX,,(s) + G, H(s) + GgXg] (104)

P(s) = GeX1(s) + G7[G2X,,(s) + G3P(s)] + GgX; (105)

Isolando H; (s) na primeira e P(s) na segunda encontra-se:

_ Gy + G3Gg

1o = [T 1) + [ %o (106)
_ G + GyG,

P = |32 1) + o] % (107)

podendo ser escritas de forma simplificada como:
Hy(s) = Gp11X,(s) + Gp12X6(s) (108)

P(s) = Gpp1 X1 (S) + GpaaX;(s) (109)
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Como visto na secéo 2.2.5, Gpy1, Gp12, Gpa1 € Gpy, representam as fungdes
de transferéncia caracterizando o controle de processo multiloop do separador
bifasico, apresentado na Figura 15. As varidveis controladas (saidas do
processo) sdo o nivel (altura de liquido) e pressdo no tanque enquanto as
variaveis manipuladas séo as aberturas das vélvulas de liquido e de gas, X, e
X;.

Figura 15 - Malha de controle do separador hifasico (sem pertubacdes), elaborada no Simulink.

Cut3
num1
0 PIDE) | > — ik, 1 ) u
deni1 out1
Hsp G Gpi1
num12
L
denl2
Gpi12
numi21
L
den2i
Gp21
| =8 numzZ2 ¥
o FIDis) -] p— 5 e DS
enZ2 Cutz
Fsp G2 Gp22
Outd

Fonte: Elaborada pela autora.

Os blocos G.; e G., sé@o referentes a funcdo de transferéncia dos
controladores que atuam sob as valvulas de liquido e gas, respectivamente.
Como visto na secdo 2.2.4.1, tais funcdes de transferéncia resumem-se as
constantes K.; e K., dos controladoress proporcionais:

Gey = Keq

110
Gez = Kz ( )
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Os blocos em azul representam a saida de dados da integracédo Simulink-
MATLAB. A plataforma permite utilizagéo de parametros calculados no ambiente
MATLAB e, ap0s realizar toda a simulagdo do sistema dindmico retorna os
resultados no tempo ao MATLAB, pelos blocos em azul.

A posteriori serdo adicionadas perturbagdes referentes condi¢cbes de
golfadas severas na entrada do separador que, na auséncia de um controle

eficiente, gera instabilidade e oscilagbes na operagéo dinamica.

4.2.1 GARANTIA DA ESTABILIDADE

Averiguar estabilidade é uma etapa crucial em qualquer projeto de
sistemas de controle. Esta caracteristica intrinseca do sistema garante que apo6s
uma perturbacéo limitada, a saida do sistema ndo aumentara indefinidamente,
ou seja, também sera limitada.

Na secao 2.2.6.2, constatou-se que a estabilidade de sistemas multiloop
depende de ambos controladores, G, e G.,, € de todas as quatro funcdes de
transferéncias do processo: Gpq1, Gp1z, Gpz1 € Gpyy.

Primeiramente, encontrou-se a equacdo caracteristica do sistema
conforme Equacao 43 para entdo aplicar o Critério de Routh e definir a regido de
estabilidade do sistema. Assim, determinou-se as faixas de valores em que
permite variacoes de K., e K., sem problemas de instabilidade. Verificou-se que
todo o terceiro quadrante do grafico cartesiano € solucdo, ou seja, o sistema é

estavel para qualquer par de valores negativos de K., e K_,.

4.3 PERTURBACOES

A simulacéo dinamica do separador foi realizada reproduzindo ocorréncia
de golfadas mediante oscilagbes nas vazbes de entrada de liquido e gas.
Baseando-se nas magnitudes e duragdes das golfadas empregadas por VAZ
(2009) e NUNES (2010), as perturbacdes nas vazdes de entrada de liquido e

gas utilizadas na simulacéo estao apresentadas na Figura 16.



Figura 16 - Alimentacao de liquido e gas para o separador bifasico.
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Fonte: Elaborada pela autora.

4.4 DADOS DE ENTRADA

4.4.1 MATLAB/SIMULINK

] ] ] i i
10.000 12.000 14000 16.000 18.000 20.000
Tempo (s)
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A Tabela 3 exibe todos os dados de entrada adotados. A maioria destes

foram os mesmos utilizados por NUNES (2010) objetivando uma simula¢do mais

realistica.

Tabela 3 - Dados de entrada MATLAB/Simulink

Pressao a jusante da véalvula de liquido
Pressao a jusante da valvula de gas
Coeficiente de vazao da valvula de liquido
Coeficiente de vazéo da valvula de gas
Densidade do liquido

Densidade da agua

Volume do vaso

Aceleracao da gravidade

Massa molecular do gas

Massa molecular do ar

Temperatura

P =1
P,=6

C,. = 1025
Cye = 120

p. = 850

pL =999,19
V=198

g =981
MM, = 0,021
MM, = 0,02897
T = 303,15

bar

bar
GPM/psit/?
GPM/psit/?
kg/m3
kg/m3

m3

m3

kg/mol
kg/mol

K
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Condicdes Estado Estacionario

Vazéo de entrada de liquido L, = 0,08 ms/s
Vazdao de saida de liquido Loyu: = 0,08 m3/s
Vazdao de entrada de gas G, = 0,16 m3/s
Vazdo de saida de gas Gour = 0,16 m3/s
Presséo no vaso P=8 bar
Fracdo de abertura da valvula de liquido x, = 0,5

Fracdo de abertura da valvula de gas x; = 0,5

Fonte: Elaborada pela autora.

Consultando catalogos de fabricantes observou-se que, para dadas

condicbes de pressdo e vazdes de entrada, vasos separadores horizontais

possuem, na média, um volume igual a 19,8 m3.

4.4.2 OTIMIZADOR PSO

Como pode ser observado na Figura 17, o cédigo exige a determinacao

dos limites e estimativas iniciais das variaveis a serem otimizadas. Além disso,

permite a configuragao dos parametros da Otimizag&o por Enxame de Particulas

(PSO), como tamanho do enxame, numero maximo de iteracdes e valores dos

fatores cognitivo e social.

Figura 17 - Interface Main PSO

2 % Chutes iniciais: kcl, k2 & C

)= X0=[-10,-0.05,9.83]:

4 2Limites inferior: kcl, kcZ e C na otimizacao

5= Lb=[-50,-2, 4.6546]:

[ iLimites Superior: kcl, kcZ e C na otimizacao

7 - Ub=[-0.01,-0.01,15];

g - ———= ———= ———= ———= ———= ———= ————
9

10 LRI LR R LT ERERERY

11 EETEEERRIREELIREE TR e

12

13 % SWARM SIZE= Tamanho do Enxame

14

15 ¥ MRX ITER = Numero Maximo de Geragdes

16

17 % COGNITIVE ACC = Fator de connhecimento Individual

18

139 % S0CIAL ACC = Fator de connhecimento soclal

20

21 R e e  a e e Lt Configuracac do BSO —_—— —_—— ———
22 — options = PS0SET ('SWAEM . (80, "MAX ITER®,120, 'COGNITIVE_ACC',2.8,'SOCIRL ACC',1.3)
23

24 % Nome funcgdo objetivo = Separador

25 % Incluir Restrigfies na Fungdo Objetivo

26 - ——— ——— P5C-- ——— ——— ——— ———
27 — [E , Fval] = P50('Separador',X0,Lb,Ub,options):

Fonte: Printscreen codigo MATLAB.
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CONFIGURACOES PSO

Os parametros de configuragcdo do PSO foram definidos conforme Carlisle e
Dozier (2010) que mostraram ser vantajoso ajustar a razao cognitivo/social de
modo a favorecer o cognitivo (enxame individualista). Eles reportam que valores
de 2.8 e 1.3 para 0s componentes cognitivo e social, respectivamente,

apresentam a melhor performance para o conjunto de testes realizados.

VARIAVEIS A SEREM OTIMIZADAS

Os parametros a serem otimizados sdo os valores dos controladores
proporcionais, K., e K., (revistos no item 4.2) e comprimento C do separador de
modo que, como o volume é fixo, sabendo-se o comprimento 6timo do

separador, encontra-se o fator RCD étimo.

FUNCAO OBJETIVO

A funcado objetivo Separador retorna tanto os valores de variagcdo percentual
méaxima das saidas de pressao e nivel quanto as aberturas exigidas das valvulas
de descarga de liquido e gas. Como observado nos itens 2.3.3.3 e 2.3.3.4, a
faixa ideal de controle das valvulas globo encontra-se na regido de abertura entre
30% a 80%, desse modo, a funcdo objetivo Separador ja descarta quaisquer

solugdes cuja abertura ultrapasse esses limites.

RESTRICOES

Foi adotado um limite maximo de comprimento de 15 metros pois em unidades
offshore busca-se equipamentos de menor tamanho e peso devido as
configuracbes das UEPs (Unidades Estacionarias de Producéo). Na sec¢éo 3.3,
observou-se o limite minimo de RCD a ser utilizado. Como o volume é constante
e igual a 19,8 m3 (item 4.4.1), quando RCD = 2, tem-se um comprimento de
4,6546 m, sendo este o limite inferior considerado.

Objetivando poupar tempo computacional, realizou-se uma série de simulactes
antes de aplicar a otimizacdo de modo a restringir os limites dos controladores,
ja eliminando aqueles valores em que se observou 0 ndo atendimento aos
requisitos da valvula. Todos os valores utilizados na otimizacdo sdo 0s mesmos

exibidos na Figura 17, apresentada anteriormente.
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5 RESULTADOS OTIMIZACAO

Os parametros que levam ao resultado 6timo séo:
Ke = —0,9271
RCD = 2,0258

Primeiramente, pela Figura 18 nota-se que ambas as valvulas estdo,

como visto no item 2.3.3.4, dentro da faixa de operacéo ideal, entre 30% e 80%:

Figura 18 — Parametros 6timos: aberturas das valvulas de descarga.
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Como pode ser observado nas Figuras 19a e 19b, o controle do nivel e da
pressdo se mostraram eficientes, com maximas variacdes de 0,2157 metros e
1,5616 bar, respectivamente. Equivalentes as variagcdes percentuais de 18,62%
do nivel e 19,52% da pressédo em relacdo aos seus respectivos valores no estado
estacionario.
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Figura 19 - Parametros 6timos (manipulados): Variacdes de saida.
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Fonte: Elaborado pela autora

Observa-se que, uma vez estabelecido o limite inferior de RCD = 2
(Secéo 3.3), o valor RCD 6timo igual a 2,0258 € um forte indicativo de que quanto
menor a razdo comprimento-diametro melhor sera o controle das saidas do
separador, a0 mesmo tempo em que as aberturas das valvulas de controle se
encontram dentro da faixa ideal.

Para averiguar a veracidade dos resultados, testou-se outros valores para
0s parametros de entrada K.-,, K., € RCD sempre fixando dois e variando um.

Afim de tornar as comparac¢des mais consistentes, calculou-se as variagcoes em
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porcentagem uma vez que, ao alterar a geometria do separador, muda-se o valor
do nivel no estado estacionario (equivalente & metade do diametro), e assim,
variacdes no nivel podem ficar mais ou menos relevantes.

As. Tabelas 4a, 4b e 4c, apresentam as comparacfes entre resultados
utilizando valores 6timos e outros menores/maiores. Vale ressaltar que aquele
cuja maior variacdo da valvula observada, seja a de liquido ou de gas,
ultrapassar a faixa ideal, j& ndo atendeu o pré-requisito inicial e analises

posteriores foram descartadas.

Tabela 4 - Comparacéo de resultados.

K,
Kl > Kl otimo Kl otimo Kl < Kl otimo
-0,05 -0,2 -0,9271 -2 -100
Maior
variacao - o, | 377863 | 31.8060 | 30,0006 | 29.8711 | 29,8004
abertura
valvula
Variagdo | M | -2.3644 -0,097 -0,2157 * *
nivel % | 204,0568 | 78,5116 18,61 * *
Variacgo | bar | -2.4457 -1,8973 -1,5616 * *
Pressao | o, | 305718 | 23,7164 | 19,5197 * *
(a) Variacdes em K;.
K,
KZ > KZ 6timo KZ otimo KZ < KZ 6timo
-0,01 -0,0499 -0,1 -10
Maior
variacao | o, 32,5769 30,0006 283821 242158
abertura
valvula
Variaggo | M -0,1879 -0,2157 * *
nivel ) o 16,2186 18,61 * *
Variacgo | bar -2,4228 -1,5616 * *
Pressao | o 28.0346 19,5197 * *

(b) Variacdes em K,.




62

RCD
RCD < RCDysimo | RCDgsimeo RCD > RCD 44imeo
1,5 2,0258 4 7,5

Maior

‘;%gft‘ffr‘g % 30,0048 30,0006 30,0057 30,0297
valvula

Variacio | M -0,2157 -0,2157 -0,2157 -0,2154
nivel % 16,8390 18,61 23,3499 28,7582
Variacgo | bar -1,5559 -1,5616 -1,5772 -1,5953
Presséo | o 19,4493 19,5197 19,7146 19,9413

(c) Variagbes em RCD.

Fonte: Elaborada pela autora.

De modo a tornar mais visivel os efeitos da otimizacéo, a Figura 20 exibe

as variacoes de pressao somadas as variacdes de nivel observadas para maioria

das entradas da Tabela 4.

20

Figura 20 — Comparacao das variacdes totais observadas.

Total Variagdes (%)

-100

Otimizado
K1=-02

—K2=-0.01
RCD=1.5

RCD=75

i || IO | e S e ........... ........... . Trrem s ........... ........... ..... B

8 A et AAAAAAAAAAAA AAAAAAAAAAA ........... AAAAAAA ...... b AAAAAAAAAAA _

450

i
455

i i
460 465

Fonte: Elaborada pela autora.

]
475
Tempo (min)

i
4585

I i
490 495

500



63

Nota-se que o total de variagao foi nitidamente menor para os parametros
otimos estabelecidos, exceto para RCD = 1.5 , uma vez que esse valor néo
estava contido na faixa de otimizacdo. Contudo, isso confirma a hipotese
anteriormente apresentada: quanto menor o RCD melhor o controle do

separador bifasico horizontal sob o regime de golfadas.

6 CONSIDERACOES FINAIS

Neste trabalho buscou-se encontrar a geometria 6tima de separadores
horizontais bifasicos que melhor amorteca as perturbacées severas de producdo
(golfadas). Para isto, primeiramente modelou-se as relagBes entre variaveis
controladas e manipuladas, procedendo-se, em seguida, a sintonia dos
controladores, testada sob perturbacées severas. Por fim, abordou-se o
emprego do algoritmo de otimizacéo Particle Swarm Optimization.

O desempenho otimizado apresentado pela estrutura de controle
proposta, sintonia dos controladores e metodologias empregadas permitiu obter
uma importante nocdo de dimensionamento de vasos separadores bifasicos
horizontais sob viés dindmico: quanto menor for a relacdo comprimento-diametro
(coeficiente RCD), mais adequado sera o separador sujeito a regime de golfadas
severas, uma vez que menores serdo as oscilagbes de pressédo e nivel no
separador.

Entretanto, um comprimento muito reduzido dificulta a separacdo dos
fluidos, pois reduz o caminho percorrido pela corrente de gas diminuindo o tempo
de decantacdo das goticulas de 6leo presentes. Dessa forma, apesar dos
resultados indicarem que quanto menor o coeficiente RCD melhor o controle do
separador em relacéo as golfadas, deve-se, ao mesmo tempo, levar em conta a
necessidade de garantir uma separacéo eficiente dos fluidos.

Foi também possivel notar a sensibilidade do comportamento do sistema
as estruturas de controle adotadas, ressaltando a importancia de uma
ferramenta de simulagc&o na definicdo e de estratégias de operagéo e controle.
Apesar das simplificagbes empregadas, com grande margem para otimizacao de
desempenho do sistema de controle proposto, os resultados obtidos apresentam

uma reducéo significativa das oscilacdes causadas pelas golfadas.
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Para trabalhos futuros sugere-se: (i) a implementacdo de um controle
mais robusto (como o Pl e PID) e comparacdo com os resultados obtidos; (ii)
verificar se as conclusfes do carater geométrico se mantém no cenério de dois
vasos separadores em serie; (iii) Devido as dificuldades de se obter dados sobre
as condicdes reais de vasos separadores, foi utilizado apenas um conjunto de
dados. Para um estudo mais aprofundado, sugere-se a obtencéo de um conjunto
maior de dados.
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