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Nesse trabalho sao abordadas técnicas de controle pre-
ditivo nao-linear aplicadas ao controle de um sistema de se-
paracao e tratamento de agua da industria do petréleo com-
posto por um separador trifasico e uma bateria de hidroci-
clones. O separador trifasico tem como funcoes promover a
separacao das trés fases do fluido (dgua, 6leo e gas) proveni-
ente do reservatério de petréleo e amortecer as perturbacoes
de carga atuando como tanque pulmao. Na saida de dgua do
separador se conecta uma bateria de hidrociclones que per-
mitem extrair os residuos de éleo da agua que é recuperada
no processo. Usualmente, os separadores industriais contam
com trés controladores SISO PI, cada um relativo a uma das
fases do fluido. A utilizacao desse esquema de controle, ape-
sar de ser bastante comum na indistria, tem como principal
desvantagem o fato de nao amortecer as oscilagoes de carga.
Um esquema utilizado pela Petrobras é o controlador PI por
bandas que apesar de utilizar técnicas classicas de controle
monovariavel proporciona um bom amortecimento das osci-
lagoes de carga. O processo estudado é multivariavel e tem
uma dinamica complexa, por isso sao estudados neste traba-
lho dois tipos de modelos de predicao nao-lineares, sendo eles
o modelo Hammerstein e um modelo fenomenolégico simpli-
ficado do separador. Dois sistemas de controle foram desen-
volvidos. O primeiro, multivariavel, se baseia no controlador
preditivo pratico, conhecido como PNMPC, desenvolvido em
[33] e inclui diversas funcionalidades para melhorar o desem-
penho do sistema separador-hidrociclones. O segundo con-
siste de um conjunto de controladores PI com sintonia via
MPC, o qual é de grande simplicidade de implementacao.



Foram realizados ensaios de simulacao onde os controladores
foram testados no controle do sistema integrado funcionando
em regime permanente e sob a presenca de perturbacgoes.
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This work discusses techniques for nonlinear predictive
control applied to the control of an oil industry separation
system and water treatment which comprises a three-phase
separator and a battery of hydrocyclones. The three phase
separator function is to promote the three phases separation
of the fluid from the oil reservoir (gas, oil and water) and act
as a surge tank to attenuate load disturbances. A battery
of hydrocyclones is connected to the separator water output
to extract the residual oil in the water which is recovered
in the process. Usually, industrial separators are controlled
with three SISO PI controllers, each in one of fluid phases.
This control scheme, though it is quite common in industry,
has as main disadvantage that it does not damp load oscilla-
tions. A scheme used by Petrobras is the PI Band controller
that uses monovariable classical techniques but provides a
good damping of load oscillations. As the studied process is
multiavariable and has quite complex dynamics, two types
of non-linear prediction models are analyzed in this work,
the Hammerstein model and a simplified phenomenological
model of the separator. Using these models two control sys-
tems are developed and tuned. The first one is based on
the algorith PNMPC (practical multivariable predictive con-
troller), developed in [33] and includes several features to im-
prove the separator hydrocyclones system performance. The
second one consists of a set of PI controllers tuned using
a Zone MPC approach, which is simple to implement and
use. Several simulations are presented to illustrate the use
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of the proposed controllers using a complete phenomenologi-
cal model of the integrated system considering the operation
in steady state and in the presence of disturbances.
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Capitulo 1

Introducao

1.1 Processamento Primario de Petroéleo

A exploracao de petréleo é um processo muito complexo que
exige avancados equipamentos e técnicas para a extracao dos fluidos
das formagoes geoldgicas. Um pocgo de petréleo é criado, basicamente,
perfurando-se a rocha até atingir o reservatério e em seguida introduzindo-
se dutos para transportar o fluido até a superficie. A construcao de um
poco pode ocorrer em terra firme (onshore) ou sob lamina de dgua
(offshore).

No Brasil, grande parte da producao de éleo e gas vem da explo-
ragao de pocos localizados offshore. A exploracao nesses pocos exige
a participagao de plataformas, que sao unidades de exploracao e pré-
processamento de 6leo e gés. A tecnologia de construcao de plataformas
offshore é bastante complexa, envolvendo varias areas da engenharia.
Geralmente, a producao de éleo se da através da exploracao de vérios
pocos ligados a uma unidade de processamento (plataforma).

Boa parte da complexidade dinamica do controle de processos
offshore advém de instabilidades no escoamento de dleo e gas proveni-
entes dos pogos produtores de petréleo. A geometria do arranjo linha-
riser muitas vezes possibilita o actiimulo da fase liquida na parte inferior
impedindo a passagem do gés, o que acarreta no aparecimento das gol-
fadas. Outro fator que pode intensificar as golfadas é a utilizacao de
métodos de elevagao artificial do fluido, como por exemplo o uso de
gas-lift. Gas-lift é uma entre as varias técnicas utilizadas para retirar
hidrocarbonetos de forma artificial de pogos onde a pressao do reserva-
tério é insuficiente, ou economicamente inviavel, para a exploragcao dos
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recursos. O uso de um método de elevagao artificial como o gas-lift se
justifica pelo fato de que geralmente a pressao no fundo de pogo tem
potencial para extracao de apenas 20 a 30% do total de Sleo presente
no reservatério, se nao é usado um método de elevacao artificial.

O escoamento com golfadas possui severas consequéncias para a
operagdo da plataforma de producao [45]: (i) dificuldade de separagao
da agua e do 6leo, comprometendo o desempenho de equipamentos a
jusante como tratadores de dleo e hidrociclones, e (ii) possivel parada de
emergéncia da plataforma por nivel muito alto dos vasos separadores.

Quando os fluidos presentes nos reservatérios de petréleo sao ex-
traidos dos pogos e levados até a superficie, eles ascendem em diferentes
padroes de escoamento e geralmente formam emulsoes. As emulsces
sao geradas pelo cisalhamento de misturas dgua-6leo ao longo do esco-
amento do reservatério até a planta de processo nas plataformas [28].
A Figura 1.1 mostra a mudanca de comportamento e de fase dos fluidos
que saem dos reservatorios e sao levados até a superficie.

NO RESERVATORIO NA SUPERFICIE

Figura 1.1: Distribuigao dos fluidos Pogo x Superficie. (Fonte: [8])

Segundo [8], na superficie, o éleo é a parte dos hidrocarbonetos
que permanece no estado liquido. O gés produzido é composto por trés
partes, sendo que a primeira é proveniente dos hidrocarbonetos que, nas
condicoes de temperatura e pressao do reservatério, ja se encontram no
estado gasoso, chamado de gés livre. A segunda parte é oriunda dos
hidrocarbonetos que se encontram dissolvidos no 6leo nas condi¢oes do
reservatorio e se vaporizam quando a mistura € levada para as condicoes
de superficie. A terceira, e ultima parte, estd relacionada com o gés
que se encontra dissolvido na dgua nas condigoes do reservatorio, que
normalmente é desprezivel.
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Na superficie, a primeira etapa de tratamento desse fluido prove-
niente dos pogos é chamada de tratamento primario e pode ocorrer em
vérias etapas. Em sistemas de producao offshore (produgao marftima)
o tratamento priméario deve seguir as seguintes etapas:

e separagao do 6leo, do gas e da agua;

e tratamento ou condicionamento do 6leo para que possa ser trans-
ferido para as refinarias onde é realizado o processamento propri-
amente dito;

e tratamento da dgua para reinjecao no pogo ou descarte no mar.

Geralmente, a primeira etapa do tratamento é composta por um
sistema de separacao trifasico composto por um tanque com dimensoes
suficientes para absorver oscilagoes de carga. Um dos fatores criticos
do sistema de separacao trifasico é o tratamento da agua para descarte.
A legislagdo ambiental exige que a dgua deve ter no maximo 20 ppms
de 6leo. Para alcancar esse valor, geralmente o sistema de tratamento
da agua conta com hidrociclones conectados em série ao separador tri-
fasico. Este equipamento efetua a separacao do dleo disperso na agua
pela acao de um campo centrifugo gerado pelas suas caracteristicas
construtivas. Nessa configuracao, o separador precisa atingir uma efi-
ciéncia tal que a dgua de saida do tanque tenha até 2000 ppms de 6leo
para que os hidrociclones e flotadores consigam diminuir esse valor para
o exigido pela regulamentacao.

Neste trabalho iremos considerar que o sistema de tratamento
primério do fluido tem como primeira etapa um sistema de separacao
trifasico conectado a uma bateria de hidrociclones para tratamento da
dgua. Para essa configuracao, devemos dar especial atencao ao amor-
tecimento das oscilagoes na saida de dgua do separador pois os hidro-
ciclones sao equipamentos sensiveis as pertubagoes. Ao mesmo tempo,
esse aspecto nao é tao preocupante para a saida de dleo, jA que em
série com esta existe um separador bifdsico que amortece as oscilacoes
e entrega uma vazao constante ao tratador eletrostatico. E apresentado
na figura 1.2 um esquema do processo estudado neste trabalho.

1.2 Motivacao

Os reservatérios de petroleo contam com fluidos em trés diferen-
tes fases: gas, 6leo e dgua. Quando esse fluido chega a superficie ele
ascende na forma de emulsoes e deve ser tratado por um sistema de
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PETROLEO

GAS

AGUA OLEOSA

HIDROCICLONE ”

AGUA

Figura 1.2: Planta offshore para tratamento de dgua. (Fonte: [8])

tratamento primario que consiga separar com eficiéncia as trés fases
do fluido e também amortecer as oscilagoes de carga provenientes dos
pocos, também conhecidas como golfadas.

O tratamento primério das emulsoes advindas dos pocos em plan-
tas offshore ocorre em varias etapas e tem a finalidade de deixar o
Oleo que serd transferido para as refinarias com baixo teor de impure-
zas e baixa concentracao de agua, e deixar a dgua para reinjecao nos
pocos ou descarte no mar com concentragao de éleo dentro da faixa
regulamentada pela legislagao ambiental. Em um sistema convencio-
nal, o tratamento priméario é composto de um conjunto de separadores
gravitacionais conectados em série e a primeira etapa do processo de
separacao comeca em um separador trifasico.

Usualmente, o controle de separadores trifasicos na industria é
realizado por tradicionais controladores SISO PI, cada um controlando
uma das fases do fluido. Um exemplo de aplicacao desta técnica pode
ser encontrado em [8]. Apesar dessa estratégia de controle ser a mais
utilizada na industria, ela apresenta deficiéncias em relagao ao amorte-
cimento de oscilagoes de carga e também por nao controlar a concen-
tragao dos fluidos na saida do separador.

Uma solugao mais apropriada para o separador visando o amor-
tecimento das oscilagdes causadas pelas golfadas é apresentado em [27].
Neste trabalho se implementa uma estratégia de controle por bandas
ainda baseada em controladores PI. As duas solucoes anteriormente
mencionadas utilizam técnicas de controle SISO, a pesar de que o se-
parador é um sistema MIMO. Visando controlar o separador de forma
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MIMO e ao mesmo tempo conseguir tratar as restricoes nas diferentes
variaveis envolvidas, alguns trabalhos da literatura tem proposto o uso
de MPC (]26] e [40]).

As aplicacoes de controle citadas anteriormente sao baseadas em
métodos lineares. B de amplo conhecimento que modelos lineares re-
presentam bem um processo em uma zona préxima a um ponto de
equilibrio. As perturbagoes atuantes no processo provocam alteracoes
no seu funcionamento, ocasionando oscilacoes que tendem a afasta-lo
do ponto de operacao. Desta forma modelos nao lineares podem repre-
sentar de melhor forma o funcionamento do processo e permitindo um
melhor desempenho dos controladores baseados nestes modelos. Al-
gumas estratégias de controle voltadas ao amortecimento de oscilagoes
prevéem o funcionamento do separador em uma faixa de operacao ao
invés de um ponto de equilibrio fixo.

E abordado neste trabalho o uso de uma estratégia de controle
preditivo nao linear com base em modelo de Hammerstein e modelos
fenomenoldgicos simplificados. Para que haja um tratamento adequado
as golfadas e seja levada em consideracao a eficiéncia do processo, esse
trabalho tem como objetivo modelar dinamicamente o sistema e proje-
tar um sistema de controle avancado que apresente melhores resultados
que o sistema de controle tradicional no que diz respeito do atendimento
das especificacoes de separagao.

1.3 Objetivos

O objetivo deste trabalho é contribuir para o desenvolvimento
de um sistema de controle que amortega adequadamente oscilacoes de
carga provenientes da operagao dos pogos e linhas de alimentagao do
separador, e a0 mesmo tempo proporcione uma elevada eficiéncia de
separacao nos hidrociclones. Para tanto propoe-se a utilizagao do con-
trolador preditivo nao linear desenvolvido em [33] . S&o utilizados como
preditores modelos de Hammerstein e modelos fenomenolégicos simpli-
ficados. Sao apresentadas ferramentas que possibilitam a estimacao
das perturbacgoes atuantes no processo e a utilizacao dessas para rea-
lizar uma melhor predicao e consequentemente um melhor ajuste do
controlador.
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1.4 Estrutura da Dissertacao

ARRUMAR ESTE PARAGRAFO INTRODUZINDO A
PARTE DO PI VIA MPC

Na sequéncia a presente introducao, sao apresentados no capitulo
2 os modelos fenomenoldgicos completos do separador trifdsico e do hi-
drociclone, bem como seus objetivos de controle. No capitulo 3, sao
apresentados os principais aspectos tedricos das estratégias de controle
utilizadas neste trabalho. Em seguida, no capitulo 4, sao abordadas
técnicas de identificagao de sistemas nao lineares, a descrigao dos mo-
delos utilizados para a predicao e as ferramentas desenvolvidas para
estimagao e predicao das perturbacoes. No capitulo 5, sao apresenta-
dos e discutidos os resultados de simulacao realizados primeiramente
com o separador trifisico e posteriormente com o acoplamento da ba-
teria de hidrociclones. Finalmente, no capitulo 6, sao apresentadas as
conclusoes deste trabalho e sugestoes para trabalhos futuros.



Capitulo 2

Modelo dos Processos

Na sequéncia serao apresentados os principios de funcionamento e
modelos fenomenolégicos do separador trifasico e do hidrociclone. Ou-
tro assunto abordado neste capitulo é a caracteristica da vazao dos flui-
dos na alimentacao do separador trifasico e sua influéncia no processo
de separagao. Finalmente serao apresentados os objetivos de controle
dos processos.

2.1 Caracteristicas de Alimentacao do Se-
parador Trifasico

A mistura que chega ao separador é constituida de fases dispersa
de dleo em dgua e dgua em dleo, além do gds. De acordo com [40] as
quantidades de 6leo em dgua e de dgua em dleo nas emulsoes, e de géds
no fluxo de entrada do separador sao definidas devido as condigdes do(s)
poco(s) de onde estd ocorrendo a extracao de petréleo e das condigoes
de escoamento nos dutos, desde o(s) pogo(s) até o separador.

A condigao do escoamento nos dutos é responsavel pela principal
e mais preocupante perturbacgao na entrada do separador, o regime de
golfadas severas (severe slugs) . Segundo [25], este regime é caracteri-
zado por uma instabilidade de fluxo que pode ocorrer a certas vazoes
devido a um arranjo do conjunto linha-riser desfavoravel, geralmente a
baixas vazoes em linhas relativamente longas.

De acordo com [10], essas oscilagoes provocam efeitos indesejaveis
no processo de producao, alterando os niveis de fluido nos separado-
res, o que afeta a etapa de separagao e pode levar ao transbordamento.
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A oscilagao da pressao, causa da oscilacao das vazoes, promove a di-
minui¢ao da vida 1til e o aumento da frequéncia de manutencao dos
equipamentos de processo, podendo inclusive reduzir a produgao do
pogo.

E apresentado na figura 2.1 o comportamento ciclico da golfada
no riser que é dividido em quatro fases:

— Geragao da Golfada - A golfada inicia-se com baixa pressao e
velocidade dos fluidos na secao de alimentacao do encanamento,
o liquido bloqueia o fluxo de gas no ponto-baixo do riser;

— Producao da Golfada - Enquanto a quantidade de liquido no
riser aumenta mais rapidamente que a variagao da pressao entre
0 topo e a secao de alimentacao, a golfada continua crescendo;

— Penetragao da Bolha - Quando a pressao do gés na secao de
alimentacao torna-se maior que o peso da coluna de liquido no ri-
ser, ocorre a explosao, ou seja, a quantidade de liquido acumulada
é expelida para dentro do separador;

— Producgao de Gas - Apds uma grande quantidade de gés e li-
quido deixarem o sistema, a pressao na secao de alimentacgao di-
minui, reiniciando o ciclo.

Estagio 1: geragédo da golfada Estagio 2: produgédo da golfada

» Separador =¥ Separador

N

Estagio 3: penetragao da bolha Estagio 4: produgéo de gas

“* Separador = Separador

Figura 2.1: Evolugao de golfadas. (Fonte: [25])
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2.2 Modelo Fenomenolégico do Separador
Trifasico

Os separadores trifdsicos sao equipamentos pressurizados e utili-
zados no processamento priméario de petréleo, promovendo a separacao
adequada das fases misturadas (dgua, dleo e gds). Estes equipamentos
também exercem a funcao de tanque pulmao absorvendo as flutuagoes
da carga devido as caracteristicas do escoamento multifdsico advindo
do reservatorio (golfadas), e fornecendo para os equipamentos a jusante
uma vazao mais estavel para nao comprometer sua operagao.

Existem varias concepgoes de separadores com diferentes formas
e tipos de dispositivos internos. Os separadores horizontais do tipo
mostrado na Figura 2.2 sao os mais comuns e serao estudados nesse
trabalho.

AGUA - OLEO :\
v V

Figura 2.2: Separador trifdsico e seus dispositivos internos. (Fonte: [26])

Devido a consideravel diferenca de densidade entre as fases liqui-
das e gasosa, a separacgao do gas acontece de forma relativamente sim-
ples, bastando apenas uma dispersdo inicial do fluido pelo emprego de
dispositivos apropriados, seguido de um tempo de separagao adequado.
A separagao da dgua do 6leo apresenta-se um pouco mais complexa,
embora ambos sejam imisciveis, existe a formagao de emulsao o que
dificulta bastante a separagao.

Na entrada do separador pode-se notar a presenca de uma placa
defletora a qual é responséavel pela fragmentacao do fluido de alimenta-
¢ao do tanque, facilitando, assim, a saida do gas e também aumentando
o grau de dispersao entre as fases. Apds se chocar com a placa defletora,
Oleo e dgua vao para a camara de separagao, onde ocorre parcialmente
a separacao gravitacional entre os dois liquidos e o gas é expulso. De-
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pendendo do tipo de éleo pode ocorrer a formagao de espuma, geradora
da dispersao de liquidos na fase gasosa.

Além das placas defletoras, véarios outros dispositivos internos,
apresentados na figura 2.2, sao utilizados para melhorar a eficiéncia
da separacao. Ligado a parte superior do tanque estd o eliminador
de névoa, cuja funcao é retirar da fase gasosa a dispersao de liquido
carregada pelo gds. Na saida de gas vemos outro tipo de dispositivo
interno utilizado com o mesmo objetivo. As placas paralelas, vistas na
camara de separagao, ajudam na coalescéncia do éleo presente na dgua
e aumentam a eficiéncia de separacao liquido-liquido [25].

Assim como qualquer outro processo, o processo de separagao
também conta com alguns problemas de operagao. Segundo [47] os
principais problemas encontrados sao:

— Espuma - as impurezas presentes no liquido que chega no sepa-
rador sao as principais causadoras de espuma. Quando presente,
ela dificulta o controle de nivel do liquido dentro do separador,
ocupa um volume que poderia estar disponivel para a coleta de
liquido ou para decantacao, e pode ser arrastada pela corrente
de gas ou de dleo desgaseificado. Portanto, quando for possivel
prever a formacao da espuma, o separador deve ser equipado com
dispositivo interno para remové-la, assegurando um tempo e uma
superficie coalescedora suficientes para quebra-la.

— Obstrugao de parafinas - operagoes de separacao podem ser
afetadas por acumulo de parafina. As placas coalescedoras na
secao liquida e os extratores de névoa na secao gasosa sao parti-
cularmente susceptiveis a estas obstrugoes. Quando a parafina é
um problema real e potencial, extratores alternativos devem ser
considerados e bocas de visitas e orificios devem ser providencia-
dos para permitir a entrada de vapor ou solvente de limpeza dos
elementos internos do separador.

— Areia - a areia que eventualmente chega com o liquido no separa-
dor causa erosao nas valvulas, obstrucao nos elementos internos
e acumula-se no fundo do separador, de onde é removida por ja-
tos de dgua e drenos. A melhor solucao do problema é evitar a
producao de areia dos reservatérios.

— Emulsées - a emulsao que se forma na interface éleo/dgua pode
ser particularmente problematica na operacao de um separador.
Além de causar problemas com o controle de nivel, o actimulo
de emulsao diminui o tempo de retengao efetivo, resultando em
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uma redugao na eficiéncia do processo. A adicao de calor ou
de produtos quimicos minimiza o acimulo de emulsao, porém
estes procedimentos sao preferencialmente aplicados na fase de
tratamento do éleo.

— Arraste - este é um problema tipico operacional. O arraste de
6leo pela corrente de gas ocorre quando o nivel do liquido esta
muito alto, quando existe algum dano em algum componente in-
terno, formagao de espuma, saida de liquido obstruida, projeto
impréprio ou simplesmente porque o vaso esta operando com pro-
ducao superior do projeto. O arraste de gas pelo liquido pode ser
um indicativo de nivel muito baixo de liquido ou falha no sistema
de controle de nivel.

2.2.1 Equacgoes dos Balancos

E apresentado na figura 2.3 o esquema das varidveis envolvidas no
processo e também uma ideia fisica do que elas representam. A camara
situada entre a alimentacao do tanque e a saida de dgua sera a partir
daqui chamada de camara de separacao. A camara que comporta a
saida de 6leo serd chamada de camara de éleo e a barreira que separa
as duas camaras sera chamada de chicana.

—®
"o%

wwiiel | h,

hy,

1]

Figura 2.3: Esquema das varidveis envolvidas no separador trifdsico.

A modelagem do separador sera realizada baseada em algumas
simplificagoes e tem referéncia no trabalho [25] e [8]. Foram considera-
das as seguintes hipéteses:

— O nivel da camara de separacao deve ser sempre maior que a
altura da chicana;
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O nivel da fase oleosa na camara de 6leo deve ser menor que a
altura da chicana;

Densidades das fases sao consideradas iguais — nas condicoes ope-
racionais a densidade da dgua é 965kg/cm? e do dleo é 855kg/cm?,
apresentando uma diferenca desprezivel para os calculos;

Sao desprezados os efeitos térmicos;
O separador ¢é do tipo horizontal;

Os tnicos dispositivos internos considerados sao as placas para-
lelas;

Nao é considerada a influéncia dos agentes emulsificantes naturais
do éleo;

Nao hé arraste liquido pela fase gasosa;
Nao ha geracao de espuma;

Nao sao consideradas as trocas de massa entre a fase liquida do
Oleo e a fase gasosa.

Devido a presencga da chicana a modelagem do separador é rea-

lizada considerando que o equipamento funciona em dois sistemas dis-
tintos, conforme pode ser visto na 2.4. No primeiro sistema tem-se dois
vasos, a camara de separagao e a camara de 6leo, onde o primeiro verte
liquido no segundo; isso ocorre quando h; < hep;.. No segundo sistema
temos um unico vaso, pois a chicana nao mais influencia o escoamento;
isso ocorre quando h; > hcpiec - A mudancga de um sistema para o outro
somente influenciard a variagao temporal da altura total da camara de
separacao e da altura da fase oleosa na camara de dleo.

Sistema 1 Sistema 2

Gout

Gin >
Lin

Win |

Wout  Lout Wout  Lout

Figura 2.4: Sistemas gerados no interior do separador devido a presenca da
chicana. (Fonte: [8])
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O modelo fenomenolégico do separador trifasico é composto pelo
conjunto de equacoes dos balancos de massa na camara de separagao,
camara de 6leo e também no espago ocupado pelo gas, apresentadas a
seguir.

Sistema 1:

— Variacao da altura total na camara de separagao

% o Wzn + LG - Lweir - Wout (2 1)

dt 2-Ces/hi - (D — hy)

onde

Win - vazao de dgua na alimentacao

L;n - vazao de 6leo na alimentacao

Leir - vazao na chicana

Wout - vazao na saida de agua

C.s - comprimento da camara de separagao
D - diametro do separador

— Variagao da altura da fase oleosa na camara de dleo

dhl Lweir - Lout

At 2-Cu/li (D - )

onde

Lo - vazao na saida de Oleo

C,; - comprimento da camara de éleo
Sistema 2:

— Variacao da altura total na camara de separagao

% o Wzn + LG - Lout - Wout (2 3)
dt 2- (Ccs + Ccl) ht : (D - ht) .

— Variacao da altura da fase oleosa na camara de 6leo

dhy  dhy
dt  dt
Equacgoes comuns aos dois sistemas:

— Variacao da altura da fase aquosa na camara de separagao
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dhy Wiy - (1=TOG - EFLW) — Wyt + Lin, - BSW - EFWL

dt 2 Cosy/he - (D — huy)

(2.5)
onde
BSW - concentracao volumétrica de agua na fase oleosa na ali-
mentacao

EFLW - eficiéncia global de separagao do 6leo da fase aquosa

EFW L - eficiéncia global de separacao da dgua da fase oleosa

TOG - concentragao volumétrica de 6leo na fase aquosa na ali-
mentacao

— Variagao do volume de dgua na fase oleosa da camara de separagao

deflcs
dt

=Ly -BSW - (1—EFWL) — Lyeir - CONClyics  (2.6)

onde
CONCyics - fracao volumétrica de 4gua na fase oleosa da camara
de separacao

— Variagao do volume de 6leo na fase aquosa da camara de separacao

dewcs

2E = Wiy - TOG - (1 = EFWL) = Wour - CONCipues (2.7)

onde
CONCfyes - fracao volumétrica de 6leo na fase aquosa da camara

de separacao

— Variagao do volume de adgua na fase oleosa da camara de 6leo

AV fici
dt

- Lweir . CONwalcs - Lout . CONwalcl (28)

onde
CONCy il - fragao volumétrica de dgua na fase oleosa da camara
de 6leo
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— Variacao da pressao no vaso

@ _ (Gzn + Win + LG B Gout B Wout B Lout) P
dt - V;& - Vrcl - Vcs

(2.9)

onde

Gy, - vazao de gas na alimentagao
Gout - vazao na saida de gas

V. - volume da camara de éleo

V,s - volume da camara de separagao
V; - volume total do separador

2.2.2 Calculos Preliminares

A seguir serao apresentadas as equagoes estaticas utilizadas para
o cédlculo das vazoes de saida e da chicana, volumes e concentracoes
presentes nas equacgoes dindmicas apresentadas anteriormente.

— Vazao da Chicana

110, 2046
Lweir — T [Cchic - 07 2 (ht - hchic)] N (ht - hchic)LE) (210)

onde
Cehic - comprimento da chicana
henie - altura da chicana

— Volumes nas camaras de separacao e de dleo

C,s - D? hy . hy hy
Vs = 1 {arccos <1 — QD) — sin [arccos (1 — 2D>} . (1 — 25

(2.11)

C, - D? h h h

Vo = ZT {arccos (1 — 2DZ) — sin [arccos (1 — 2Dl>] 1= 251
(2.12)

— Volume da fase gasosa
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Vq =V —Ves — Vg (213)

— Volume da fase aquosa na camara de separacao

Ccs . D2 hw . hw hw
Viwes = —a [arccos (1 — 2D> — sin {arccos <1 — 2D>} . <1 — 2D>}

(2.14)
— Concentragoes
walcs
CONCyfles = ————F— (2.15)
f (Vcs - Vf’wcs)
V VCS
C(O]VC'lfwcs - L (216)
Vfwcs
V’LU C
CONCyypie = —2L1 (2.17)
Vel
— Densidades das fases aquosa e oleosa
Pfw = pw(l — OONlewCS) + o1 CONOlfwcs (2.18)
Pl = Pl(l - CONwalcs) + pw CONwalcs (219)
onde
p1 - massa especifica do éleo
pw - massa especifica do agua
— Vazoes de saida de agua, dleo e gas
C mazw  Cw dw — FPjus w'hw h _hw
0,0693 - 60 - p v
C maxl * d — FPjus -h
Lo = Cmazt S0/ — Bjua) 3 B (2.21)

0,0693 - 60 - py
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C'Umaxg -y \/dg(p - pcomp) : (p + pcomp)
2,832:60-p- MW g
RT

Gout =

(2.22)

onde

CUmaazg - coeficiente de descarga méximo da valvula de gas
CVmazt - coeficiente de descarga maximo da valvula de 6leo
CUpazw - coeficiente de descarga méaximo da vélvula de agua
dg - densidade especifica do gés

d; - densidade especifica do éleo

dy, - densidade especifica do dgua

MW g - peso molecular do gas

Deomp - Pressao da unidade de compressao, apds a valvula de gés
Djus - Pressao a jusante das védlvulas de éleo e dgua

R - constante universal dos gases

T - temperatura da carga

v, - peso especifico do 6leo

Yw- Peso especifico da dgua

— Eficiéncia global de remocao de 6leo da fase aquosa, EFLW (ou
de dgua da fase oleosa, EFWL)

Para o calculo das eficiéncias de separacao, parte-se da conside-
ragao de que ha transferéncia de éleo da fase aquosa para oleosa, mas
que nao ocorre a transferéncia de éleo da fase oleosa para aquosa. A
mesma consideragao ¢ feita para agua.

A eficiéncia é calculada em funcao do processo de deposicao de
goticulas na placa inferior (para gota de dgua), ou superior (para gota
de dleo), quando a emulsao passa entre duas placas paralelas, separa-
das pela distdncia hpieeq. Na entrada préxima as placas, as goticulas
estao uniformemente dispersas no plano transversal ao escoamento, ou
seja, todas as goticulas tém a mesma probabilidade de se encontrar em
qualquer ponto desse plano.

Parte-se da hipdtese que se uma goticula de diametro Dp, que
chega a entrada das placas numa distancia h da placa em que vai se
depositar, se deposita no final destas (comprimento Cpiqcq), todas as
goticulas do mesmo diametro que chegam numa distancia menor se
depositam na placa e as que chegam numa maior nao se depositam,
conforme esquematizado na figura 2.5.

De acordo com as formulagoes apresentadas em [25] e [8] a efi-
ciéncia de separagao para uma goticula de didmetro D, é dada pela
seguinte equagao
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Figura 2.5: Esquema da trajetéria da goticula nas placas paralelas.

LP ? 2 3
= 4 2.2
<D;> O K ( 3)

onde D é o diametro de particula cuja eficiéncia de separagao ¢
50% (n =0,5), sendo calculado por

D;Z\/ 9-Q-p (2.24)

Kl‘B'Cplaca'g'(pd_p)

Pode-se observar que a eficiéncia ¢ igual a 1 quando D,, = V2. Dy,
ou seja, sao goticulas que chegam a entrada das placas justamente na
altura hpjgeq. Isto quer dizer que para valores superiores a este valor
de D,, a eficiéncia de remocao individual é igual a 1; goticulas iguais
ou maiores que v/2 - Dy sao separadas totalmente.

A eficiéncia global de separacao é dada pela relacao entre o volume
de goticulas que é coletado (v.) e o volume de goticulas que entrou no
sistema (v, )

Ve

Tlglobal = F (225)

€

O volume de goticulas que entra (v.) é dado pela soma dos volu-
mes associados a cada diametro de goticula na distribuigao de entrada.
Foi utilizada a equagao 2.26 para descrever a distribuicao do diame-
tro de gotas na entrada do separador trifdsico, considerando que as
goticulas da emulsao estao distribuidas de tal forma que o volume re-
lativo ocupado por elas, até o tamanho D, é descrito por uma curva
sigmoidal.

1
T D\ P (2.26)
1+ (52)
O volume de goticulas coletado (v.) é dado pela soma dos volu-
mes que entram para cada didmetro de goticulas, multiplicados pelas

Ve (Dp)
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eficiéncias individuais de coleta.

Ve (Dp) = ve (Dp) - 0 (Dp) (2.27)

A distribuicao de tamanho das gotas de dleo na fase aquosa que
sai do separador trifasico é calculada por

Vs (Dp) = ve (D) - [1 =1 (Dy)] (2.28)

2.3 Modelo Fenomenolégico do Hidrociclone

Segundo [40], originalmente os hidrociclones foram desenvolvidos
para a separacao de sélidos em liquidos e, apds varios estudos modifi-
cagoes foram feitas para alcangar um equipamento semelhante para a
separacao eficiente de liquidos. De acordo com [8], o hidrociclone para
aguas oleosas é um dos processos de separacao 6leo/dgua mais utilizados
pela industria do petrdleo atualmente, dado que é importante utilizar
equipamentos compactos capazes de atingir requisitos ambientais para
descarte de seus efluentes.

Um hidrociclone consiste em um tubo composto de trechos cilin-
dricos e coOnicos justapostos, onde a entrada de um fluido, contendo
uma fase dispersa de diferente densidade, é feita tangencialmente a se-
¢ao transversal do tubo, formando um fluxo axial e possibilitando um
movimento de rotagao do fluido ao redor do eixo do equipamento, cha-
mado de vértice. Neste tipo de equipamento, o campo centrifugo é da
ordem de mil vezes maior que o campo gravitacional.

O principio de operagao deste tipo de equipamento consiste na
entrada tangencial de Agua oleosa, sob pressao, no trecho de maior
diametro do hidrociclone, sendo direcionada internamente, em fluxo
espiral, em dire¢ao ao trecho de menor diametro. O continuo decrés-
cimo de diametro faz com que este fluxo seja acelerado, gerando uma
forga centrifuga que for¢a o componente mais pesado (dgua) contra as
paredes. O fluxo axial reverso ocorre, na parte central do equipamento,
devido ao formato conico do hidrociclone e ao diferencial de pressao
existente entre as paredes e o centro que se estabelece em consequéncia
do campo centrifugo, associado & perda de intensidade do vortice ao
longo do escoamento axial. A fase liquida central que deixa o hidro-
ciclone pela parte superior (topo), contendo éleo em maior proporgao,
é denominada rejeito. A saida de dgua se localiza na parte inferior do
equipamento (fundo), contendo uma certa quantidade de dleo residual.

’,

E ilustrado na figura 2.6 um exemplo esquematico do funcionamento
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de um hidrociclone para aguas oleosas.

Saida de agua

Entradaida Linha central

agua oleosa \ ) '
g \ Secéo paralela

Secgédo conica

Diametro critico

\\ ’ \ Redugao
Rejeito Involuta

Orificio de rejeito

Figura 2.6: Esquema de um hidrociclone vertical para aguas oleosas.
(Fonte: [47])

De acordo com [14], os principais fen6menos que caracterizam um
hidrociclone sao:

— Campo centrifugo intenso (da ordem de mil vezes maior que o
gravitacional), gerado pela entrada tangencial e a conicidade;

— Segregacao das fases na segao transversal, promovida pela acele-
ragao centrifuga devido a diferenga das massas especificas entre
as mesmas;

— Fluxo axissimétrico longe da regiao de entrada;

— Fluxo reverso, por mudanga do gradiente de pressao radial num
certo ponto, nas proximidades do eixo, responsavel pela saida no
overflow da corrente de menor massa especifica;

— Nuimero de Reynolds do escoamento muito elevado, anulando o
efeito de viscosidade fora da camada limite;

— Quebra das goticulas da fase dispersa;

— Coalescéncia das goticulas da fase de menor massa especifica.

2.3.1 Modelo do Escoamento

O modelo estatico para hidrociclones utilizado neste trabalho foi
desenvolvido por [22] e amplamente difundido na literatura. Este mo-
delo considera a parte conica do hidrociclone, conforme a figura 2.7.

Apesar da figura 2.7 apenas mostrar uma entrada, por motivos de
melhor visualizacao, hidrociclones para agua oleosas apresentam dois
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Rerit

Trajetéria
da gota de

L2 diametro d

L/2]
Tfinal

Figura 2.7: Esquema da parte conica do hidrociclone. (Fonte: [14])

pontos de alimentacao diametralmente opostos, com o intuito de manter
uma razoavel simetria na entrada do equipamento. Esta simetria se faz
necessaria para garantir que nao haja uma regiao de alta turbuléncia
na entrada do hidrociclone, evitando assim a quebra das goticulas de
Oleo a serem coletadas, que acarretariam numa diminuicao da eficiéncia
de separacao das mesmas.

As equacoes de conservagao de massa e da quantidade de movi-
mento em coordenadas esféricas (r, 0, \) levam, apds algumas considera-
¢oes simplificadoras, a uma equagao diferencial em funcao da corrente,

¥,

0% sin(f) 9 ( 1 )5@” _ % (2.29)

- 4 —_ - — Y

or? r2 00 \sin(d)) 90 W

As linhas de corrente sao as trajetérias do fluido ao longo do

hidrociclone. O equacionamento acima, apds algumas consideracoes,
resulta numa equacao para a velocidade tangencial g\,

Pw @ d d (1 d
1 R AR (R-q\) = iR (RdR (R-qn) (2.30)



22 2. Modelo dos Processos

Fazendo X = X(R) = %45 (R~ q)), transforma-se essa equagao
diferencial de segunda ordem em duas de primeira ordem. Sao elas:

% - Xp;’j’" (2.31)
% - X ‘% (2.32)
onde
0 (2) = (R, L 4 () cos () (233)
4-(R, 2) = ¢;(R, z) cos <f) - Q0(R7z)§ (2.34)

R R R D - R?
¢r(R, z) = 2Acos (z) +2B cos (z) In <2z) +2B— 2 (2.35)

g(R,z) = =2 [Alj 8 (R)] (2.36)

z 2z
Para a determinagao do movimento radial das goticulas adota-se

a equagao de Stokes

1 D2q2
W (Pw — p1) %A (2.37)

As componentes axial e radial da velocidade das goticulas sao
dadas por

Uter =

dz
dR
== 2.
VR = (2.39)

Assim, pode-se estabelecer uma equacao diferencial para a traje-
téria das goticulas dentro do hidrociclone:

dz q-

_—_= 2.40
dR qr + Uter ( )
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2.3.2 Modelo da Eficiéncia

Primeiramente serd apresentado o modelo desenvolvido por [22].
Este modelo nao leva em consideracao o fenomeno da quebra de gotas.
Adota-se a hipdtese que na segao de topo do trecho conico modelado a
entrada da dispersao se faz na coroa circular Ry < R < R,.

Analisando-se a trajetéria da goticula de Oleo, tem-se que, se
Rcrit > R, entao todas as goticulas de diametro D), serao separadas no
hidrociclone. Agora se R..;+ < R. deve-se analisar dois casos:

— Se Rt < Ry, para essas goticulas de diametro D), a eficiéncia
de separacao é nula, pois, por hipdtese, nao ha fluxo na segao de
topo para R < R;. Assim, todas as goticulas com esse diametro
serao perdidas pelo underflow.

— Se Rerit > Ry, nesse caso, para essas goticulas de diametro D,,
somente aquelas que, sairem da secao de topo na regiao definida
por Ry < R < R. serao separadas, e as que ficarem em R..;; <
R < R, serao perdidas no underflow.

Considera-se por hipdtese que as goticulas de didmetro D,, estejam
uniformemente distribuidas no trecho Ry < R < R., ou seja, em toda
a area A; da secao do topo do hidrociclone, onde:

Ay =7 (R? - R}) (2.41)

A area da segao ocupada pelas goticulas de diametro D, que serdo
separadas é:
Ay =7 (R, — RY) (2.42)
A fragdo de goticulas de diametro D, que ¢ separada é definida
por
A R? ., — R?
Fat =22 = M (2.43)
A (RZ - RY)
A eficiéncia de separacao do hidrociclone é calculada somando-se
os volumes coletados de cada tamanho de goticula e dividindo-se pelo
volume total de éleo que entra.
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5:1 Fat - Fo(i)

efic = s , onde 2.44
=1 Fu(d) ( )
0, se Repit < Ry
2 p2
Fat = % se Ry < Rerit < Re

1, se Rerit > Re

O aumento de F' (razao de split, porcentagem da vazao total Q
que sai pelo orificio de rejeito oleoso) deve ser considerado como um
fator redutor da eficiéncia, visto que, se por uma lado, ao aumentar-se F’
tem-se uma corrente de dgua tratada com menor concentracao de éleo,
tem-se também, por outro lado, uma menor vazao de agua tratada
(= (1 = F)Q) e uma maior vazao de rejeito (= F'Q). A eficiéncia
absoluta da separacao, para a mesma vazao é calculada por

eficaps = efic(1 —F) (2.45)

Dessa forma quando F' tender a 1, o que significa que quase toda
a vazao estd saindo pelo overflow, embora a eficiéncia global seja de
100%, a eficiéncia absoluta tenderia a zero.

No modelo fenomenolégico, quanto maior a vazao maior a efici-
éncia de separacao. Contudo, dados experimentais revelam que ha um
ponto 6timo a partir do qual a eficiéncia cai com o aumento da vazao.

Foi desenvolvido por [14] um modelo que leva em consideragio o
fenomeno de quebra de gotas, definido pela seguinte equagao

Fonovo(i) = Fo(i) (1 = mWep, 4(1)) (2.46)

onde Wepoa(i) é o niimero de Weber modificado e calculado por

. 2
Wemoa(i) = © 02(17(1) (ﬂgcQ) (2.47)

O modelo da quebra de gotas deve ser acoplado ao modelo de
calculo das eficiéncias de separacao no ponto imediatamente anterior
ao calculo da trajetoria da goticula. Dessa forma, as gotas sao redis-
tribuidas com as possiveis fragoes volumétricas apds a quebra. Apds a
obtencao da trajetéria, calcula-se a eficiéncia de separacao levando em
conta o fenomeno da quebra de gotas.
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2.3.3 Modelo Hidrodinamico

A modelagem desenvolvida por [22] permite admitir a ndo depen-
déncia da eficiéncia em relagao a pressao interna no equipamento. No
entanto, o conhecimento da perda de carga das linhas de topo e de
fundo do hidrociclone é de fundamental importancia na determinacao
do sistema de controle de vazao do equipamento. E apresentado na
figura 2.8 um esquema hidrodinamico do hidrociclone com as varidveis
envolvidas.

| pi-ap, = . P
Sy " !

Figura 2.8: Esquema da hidrodindmica do hidrociclone. (Fonte: [8])

Neste trabalho foi utilizado o modelo desenvolvido por [8] que
descreve a perda de carga em hidrociclones. O modelo é constituido
pelas equacoes a seguir

AP, =ay - W, (2.48)

AP, =as- W, (2.49)

As vazoes de topo e de fundo sao calculadas através das equagoes
das vélvulas

Cvmaa:o : So\/dl(Pl - APo - Po)
Wo = 2.50
© 0,0693 - 60 - py; (2:50)

_ CVmazu - Su\/dw(Pl — AP, — Pu)
0,0693 - 60 - pyry,

Substituindo as equagoes 2.48 e 2.49 nas equagoes 2.50, 2.51,
obtém-se equacoes de segundo grau, que podem ser facilmente resol-

Wu

(2.51)
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vidas para determinagdo das vazoes de topo (Wo) e fundo (Wu).

Com as vazoes de saida do hidrociclone determinadas, pode-se cal-
cular a concentragao de 6leo na saida de 4gua do hidrociclone (CONC),,),
através da seguinte equagao:

q- CONlewCS . (1 — efic)
q—Wo

CONCy, = (2.52)

2.4 Objetivos de Controle

2.4.1 Controle em Separadores

O separador trifdasico apresenta trés malhas de controle, pressao
do vaso, nivel da fase oleosa e nivel da fase aquosa. As varidveis mani-
puladas sao as aberturas das valvulas de saida de dgua, éleo e de gés
e as varidveis controladas sdo os niveis e a pressao. As perturbacoes
atuantes no separador sao oriundas da evolugao do escoamento dos re-
servatérios que alimentam o sistema de produgao. Dentre os regimes
de escoamento, o mais prejudicial para o funcionamento do sistema de
separacao, ¢ o regime de golfadas severas.

Usualmente, os controladores dos vasos de separagao contam com
trés controladores SISO PI (proporcional e integral), cada um relativo
a uma das fases do fluido. Um deles utiliza o valor de leitura da pressao
dentro do separador e controla a abertura da vélvula de gés; o segundo
controlador mede o nivel de éleo da camara de 6leo e controla a abertura
da valvula de saida e o ultimo controlador utiliza a leitura do nivel de
agua da camara de separacao e comanda a abertura da valvula de saida
de agua.

Esse esquema de controle é bastante comum na industria mas tem
como principal desvantagem o fato de nao amortecer as oscilacoes de
carga e nao possuir controle sobre as concentracoes dos fluidos nas val-
vulas de saida. Ao utilizar um controle que mantém os niveis das fases
liquidas fixos em um determinado ponto, o sistema perde a capacidade
de responder as oscilagoes nas vazoes de entrada, oferecendo baixa re-
jeicao as pertubagoes e também nao controla a eficiéncia da separacao
de cada fase.

Para esses problemas, algumas solucoes alternativas podem ser
adotadas, entre elas, adotar a varidavel controlada como sendo a con-
centracao de éleo disperso na agua e a concentragao de dgua dispersa
no 6leo ou mesmo fazer um controle por bandas permitindo certa os-
cilagao dos niveis dos fluidos. Neste contexto o melhor algoritmo de
controle é aquele que consegue fazer com que o separador absorva as
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perturbacoes e obtenha uma elevada eficiéncia de separacao.

2.4.2 Controle em hidrociclones

A principal fun¢do do hidrociclone é separar o 6leo presente na
corrente aquosa de forma a ajustar os niveis de pureza (da dgua a ser
descartada) exigidos pelas normas. Este equipamento necessita de uma
queda de pressao para promover a separagao das gotas de dleo da cor-
rente aquosa. Os hidrociclones nao apresentam dinamica significativa,
portanto sua modelagem é realizada considerando a operagao em es-
tado quase estaciondrio. Segundo [8], o controle normalmente utilizado
baseia-se na manutengao da razao de perdas de carga (DPR)

P — Po
P — Pu

Para o hidrociclone, a relacao entre as quedas de pressao da cor-
rente de topo e de fundo, deve ser mantida constante, garantindo assim,
uma melhor eficiéncia de separagao. A corrente a ser controlada é a de
saida de rejeito (WO) e a corrente secunddria é a de saida da fase
aquosa (WU). Esta estratégia de controle consiste em medir a queda
de pressao da corrente secundaria e multiplica-la pela razao desejada,
para obter a queda de pressao requerida na corrente de saida de rejeito,
ou seja, APSF = R-AP™. A saida do multiplicador é o valor desejado
para o controlador de AP da corrente de rejeito. Como o AP, varia,
o valor desejado do controlador também varia, para manter a razao R
constante. E apresentado na figura 2.9 um esquema da estratégia de
controle utilizando DPR.

DPR = (2.53)

AP = RAP!

Figura 2.9: Esquema do controle por DPR em hidrociclones. (Fonte: [8])
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2.4.3 Comentarios Finais

Neste capitulo foram apresentados os principios de funcionamen-
tos, modelos fenomenoldgicos e objetivos de controle do separador trifa-
sico e do hidrociclone. Estes modelos serao utilizados para a simulacao
dos processos nas simulagoes apresentadas no capitulo 5. Com base
nestes modelos, no capitulo 4 serao apresentados modelos simplifica-
dos que serao utilizados em conjunto com controladores preditivos. No
préximo capitulo serd realizada uma revisao bibliografica sobre MPC e
técnicas utilizadas para amortecimento de perturbacoes.



Capitulo 3

Controle Preditivo

No capitulo 2 foram discutidos os principios de funcionamentos e
objetivos de controle do separador trifasico e do hidrociclone. A seguir
serao apresentadas técnicas de controle preditivo que serao aplicadas a
estes processos. Primeiramente sera realizada uma revisao bibliografica
sobre MPC e na sequéncia apresentado a fundamentagao tedrica do
controlador PNMPC. Posteriormente serao apresentadas técnicas de
controle NMPC com restrigoes e por zonas que sao uteis em processos
sujeitos a acao de perturbagoes.

3.1 Introducao ao MPC (Model Predictive
Control)

A aplicacao de MPC surgiu nas tltimas duas décadas como uma
poderosa e pratica técnica de controle. Essa é uma das poucas técnicas
avancadas de controle que tem alcancado impacto significante em siste-
mas de controle industriais. A principal razao desse sucesso é, talvez, a
capacidade do MPC em lidar com as seguintes situagoes: possibilidade
de aplicagao em sistemas SISO (uma entrada para uma saida) e MIMO
(multiplas entradas para multiplas saidas), a realimentagao do sistema
e o controle feedforward podem ser incluidos de forma direta na formu-
lagdo do MPC, restrigbes de entrada e saidas podem ser incluidas na
formulacao da lei de controle através da otimizagao online e também
hé a compensagdo intrinseca de atrasos de transporte [24].

Para dar uma visao histérica da ideia de utilizar a predigao em
sistemas de controle, os proprios controladores PID ja apresentam, de
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certa forma, essa propriedade. A acao derivativa do classico controle
PID utiliza uma forma de predicao através da acao derivativa expressa
pelo termo kd%’. O preditor de Smith [42] utiliza uma forma de predi-
¢ao para a compensacao do tempo morto. A idéia é simples e intuitiva.
Conhecendo o comportamento do sistema (modelo entrada-saida) é pos-
sivel determinar a sequéncia de agoes de controle a serem tomadas no
futuro de forma a seguir uma trajetéria desejada com o minimo esforgo
[33].

O MPC nao é uma estratégia de controle especifica, mas é o nome
dado a um conjunto muito grande de métodos de controle que foram de-
senvolvidos considerando algumas ideias comuns baseadas no conceito
de predicao. Na Figura 3.1 mostra-se a estrutura geral de um MPC
onde pode ser observado o funcionamento do algoritmo. A partir dos
valores passados do controle e saida do processo as predigoes futuras
sao calculadas por um modelo. O modelo de predicao é o elemento
mais importante dentro do controlador, dado que ele deve ser capaz
de representar adequadamente a dinamica do processo. A predigao da
saida do processo pode ser separada em duas partes: a resposta livre
que corresponde a predicao da saida quando a entrada é igualada aos
valores passados da entrada, e a outra, a resposta forcada que corres-
ponde as predigdes quando o controle é igual zero. Com os valores
das predicgoes futuras, referéncias futuras, restricdes do processo e uma
funcao objetivo, um mdédulo de otimizacao calcula o sinal de controle
a ser aplicado ao processo no proximo passo. A finalidade da fun¢do
objetivo é minimizar o erro entre a previsao da saida e a referéncia
desejada penalizando o esforgo de controle [2].

Sinal de controle
Referéncia presente

o Erros Futuros
futar previty Previstos futuro e passado

¥ Otimizador

Restrigdes  Fungio Custo

Sinal de
Saida futura controle atual

prevista Modelo do
Processo
Processo

Real

Saida atual

Figura 3.1: Diagrama de Blocos do Algoritmo de Controle Preditivo Base-
ado em Modelo. (Fonte: [29])

Todos os algoritmos de Controle Preditivo possuem alguns ele-
mentos em comum, sao eles: o modelo de predicao, a funcao objetivo
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e um método para a obtencao da lei de controle. Os diferentes con-
troladores encontrados na literatura se diferenciam na forma em que
esses elementos sao encontrados. A seguir serdo apresentados de forma
resumida os conceitos desses elementos que podem ser encontrados de
forma mais detalhada em [2].

3.1.1 Modelos de Predicao

O modelo de predigao é composto pelo modelo do processo e pelo
modelo das pertubacoes e é o elemento mais importante em um algo-
ritmo de controle preditivo. Como o MPC baseia todo seu calculo da
lei de controle no modelo de predigao, todas as vantagens do uso de
controle preditivo podem ser perdidas caso o modelo que esta sendo
usado nao seja fiel a dinamica do processo.

Os modelos lineares sdo os mais utilizados na pratica para re-
presentar o processo e podem ser de entrada saida (resposta impulsiva,
resposta ao degrau e fungao de transferéncia) ou de varidveis de estado.
Os modelos de resposta impulsiva ou ao degrau sao bastante utilizados
na prética por oferecerem as seguintes vantagens: (a) sdo intuitivos e
podem ser usados em plantas multivaridveis sem acrescentar complexi-
dade; (b) quando identificados nao precisam de conhecimento a-priori
do processo e (c¢) descrevem de maneira simples efeitos mais complexos
da dinamica do processo como atrasos e comportamentos de fase nao
minima. Por outro lado apresentam alguns inconvenientes: (a) nao
podem ser usados com plantas instdveis e (b) necessitam utilizar um
grande nimero de parametros para descrever o modelo, sobre tudo se
o0 processo tiver um atraso grande [33].

Os modelos representados por fungoes de transferéncia tem a van-
tagem de poderem ser usados em plantas instaveis e também de precisar
de poucos parametros para descrever a dinamica do processo. A des-
vantagem desse modelo é que quando o modelo for identificado a partir
de ensaios experimentais é necessario conhecer a ordem dos polinémios
do numerador e denominador a priori.

Os modelos de espaco de estado podem ser usados tanto para pro-
cessos nao-lineares quanto para processos multivariaveis. Sua desvanta-
gem ¢ a dificuldade na visualizacao do sistema, uma vez que geralmente
muitos estados nao possuem significado fisico.

Os modelos nao lineares sao geralmente usados para descrever
a dinamica do processo quando os modelos lineares nao geram bons
resultados. Modelos fenomenolégicos [9], empiricos [23], redes neurais
[44] ou légica nebulosa [41] podem ser usados em algumas aplicagoes
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para determinar o modelo de predicao. O inconveniente no uso destes
modelos é a maior complexidade tanto no procedimento de obtencao
do modelo do processo quanto no célculo da lei de controle [33].

Para representar perturbacoes deterministicas e estocdsticas o
modelo mais usado é conhecido como modelo autorregressivo integrado
de média mével (Auto-Regressive and Integrated Moving Average, ARIMA).
Este modelo permite representar mudangas aleatérias, off-sets (desvios)
e outros fenémenos normalmente encontrados no meio industrial.

3.1.2 Funcao Objetivo

Entre os diversos algoritmos MPC existem diferentes formas de
calcular a lei de controle, cada uma considerando uma forma de descre-
ver as fungoes de custo, sendo que o objetivo mais utilizado é minimizar
o erro entre a saida futura y e a referéncia desejada w penalizando o
esfor¢o de controle Au.

A expressao geral para a funcao objetivo é mostrada na equagao

3.1.
Ny Ny,

J(N1, No, Ny) = 6(7) [0+ 41t) —w(t+ )2+ Y AE)[Au(t+5—1)]?
Ny j=1

(3.1)

Em que N; e Ny sao os horizontes de predicao minimo e ma-
ximo enquanto N, é o horizonte de controle. Esses indices definem os
instantes em que deseja-se que a referéncia siga a saida e onde é im-
portante limitar a agao de controle. Esses horizontes podem ser usados
para compensar atrasos de transporte e fase nao-minima. Nos casos
com atraso de transporte d, deve-se escolher N7 > d pois nao havera
resposta do sistema a um sinal de entrada u(t) antes de t = d. Em
casos onde o processo nao possui atraso de transporte utiliza-se N1 = 1
e No = N, onde N passa a ser o horizonte de predi¢ao. A variacao
de N, permite penalizar por mais ou menos tempo a acao de controle.
Os coeficientes 6(t) e A(t) s@o as sequéncias de ponderagao do erro e
do esforgo de controle e geralmente sao escolhidas constantes ou expo-
nenciais, dependendo se queremos considerar mais instantes iniciais ou
finais da resposta.

Em alguns sistemas é possivel conhecer valores futuros da refe-
réncia, para esses sistemas o MPC pode utilizar esses dados para fazer
o calculo da lei de controle e permitir que o sistema atinja mais rapi-
damente o novo valor desejado. Os valores de w(t + j) utilizados na
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funcao objetivo nao sao necessariamente coincidentes com a referéncia
real do sistema. Normalmente, nas aplicacoes praticas, sao utilizadas
estratégias para suavizar as mudancas de referéncia, de forma similar
aos filtros utilizados nas estruturas cldssicas de controle com dois graus
de liberdade.

E possivel ainda estabelecer restricoes para o algoritmo de mi-
nimizacao. Como todo sistema real possui restricoes das varidveis a
controlar (niveis maximos, pressao limite, etc.) e das varidveis de con-
trole (saturacdo de valvulas, poténcia de motores, limites de curso, etc.)

esta caracteristica se mostra uma das mais interessantes da aplicacao
do MPC.

3.1.3 Calculo da Lei de Controle

Para o célculo de Au(t + k|t) alguns passos devem ser seguidos:

1. Célculo do valor de g(t + k) como funcao dos controles futuros;
2. Substituicao dos valores de g e w na fungao J;

3. Minimizagao da fungao J considerando-se os pesos e as restrigoes,
se existirem.

O resultado é uma sequéncia de agoes de controle que devem ser
aplicadas ao sistema para se alcancar os objetivos definidos. E impor-
tante ressaltar o conceito de janela deslizante. A janela de controle é
deslizante, ou seja, apesar da minimizacao da funcao objetivo resultar
em um vetor de controles que devem ser aplicados no tempo, na amos-
tra seguinte ao calculo apenas a primeira acao de controle sera aplicada
e todas as agoes de controle serao recalculadas de acordo com as novas
informacoes obtidas do sistema real.

3.2 PNMPC (MPC Prdtico Para Siste-

mas Nao-Lineares)
O controle PNMPC desenvolvido em [33], é baseado em algorit-
mos de controle preditivo que utilizam a representacao do vetor de

predicoes ao longo do horizonte p, Y, como uma funcao do vetor com
m mudancas na agao de controle Au, conforme a equagao 3.2.

Y = F+GAu (3.2)
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No DMC as saidas da planta sao calculadas baseadas na resposta
ao degrau unitario de cada entrada. Para um sistema de uma entrada
e uma saida estavel e linear a saida pode ser descrita como na equagao
3.3.

o0
y(k) =Y gidu(k — 1)+ n(k), (3.3)
i=1
onde g; sao os elementos do vetor resposta ao degrau unitario na
entrada e 1 sao erros de modelagem ou perturbacgoes futuras.
A predicao da saida no instante ¢t no DMC pode ser descrita como
nas equagoes 3.4 e 3.5, considerando que os erros de predigoes 7(k+j|k)
sao todas iguais ao instante k, ou n(k).

J
Gk + k) =D gildulk +j i) + f(k+ ), (3-4)
i=1
onde f(k+ j) pode ser descrito como a equagao 3.5, truncando o
somatorio em N amostras ja que 3 N tal que g1 =~ gn.

N
f(k+37) =ym(k) + Z(%H = g9i)Au(k — 1), (3.5)
i=1

onde y,, (k) é o valor da safda real no instante k.

O primeiro termo da equagao 3.4 é conhecido como resposta for-
cada porque representa a mudanga do processo devido as mudancas nas
acoes de controle futuras enquanto o segundo termo é conhecido como
resposta livre, pois representa a saida do processo devido as entradas
que ocorreram até o periodo de amostragem passado.

Escrevendo-se a equagao 3.4 expandida, considerando-se o hori-
zonte de controle N, e o horizonte de predicao p tém-se a expressao
3.6, que pode ser reescrita como em 3.2:

g(k+1k) = gAulk)+ f(k+1)
gk +2lk) = gAu(k)+ g Aulk+ 1)+ f(k+2)
g(k+3|k) = gsAu(k) + goAu(k + 1) + g1 Au(k + 2) + f(k +3)
g(k+ N|k) = gnAu(k)+gn_1Au(k+1)+...+ gp-np1Au(k+ N, — 1)

+ f(k+m)

(3.6)
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A técnica PNMPC desenvolvida em [33], segue a mesma légica
do DMC, mas por ser uma técnica nao-linear ela deve atender algumas
peculiaridades. Em modelos lineares é possivel calcular Y de forma
simples, utilizando o principio da superposi¢ao, o que nao nao acon-
tece para modelos nao lineares em que é necessario a obtencao de uma
aproximagao para Y.

A técnica proposta por [33] se difere das demais técnicas NMPC
principalmente pelo fato de utilizar modelos linearizados independen-
tes dos pontos de equilibrio do sistema. E proposto uma forma de
descrever a evolucao das saidas do sistema ao longo do horizonte de
predicao utilizando uma representacao linear das saidas em relagao aos
incrementos de controle futuros. Para isto nao se utiliza o conceito de
ponto de equilibrio, assumindo-se que as predigoes Y, dependem apenas

— ’ = .
das entradas passadas u, das saidas passadas ¥ e dos incrementos de
entradas futuros Aw,

Y, = f(y, %, Au) (3.7)

O Vetor com as predicoes € reescrito como

}/p =F+GpnmpcAu (38)
onde
F=f(y,u) (3.9)
o,
= — Nl
GpNMPC AU (3.10)

A matriz Gpyaypc € o Jacobiano de Y,,. Esta representagao pode
ser utilizada tanto para sistemas representados por modelos lineares
como para aqueles representados por modelos nao lineares desde que
as saidas sejam continuos e diferencidveis em relacao as entradas.

3.2.1 Obtencgao de F e Gpnypco

No controlador PNMPC o vetor de resposta livre F' e a matriz
G sao obtidos de forma numérica. Para isso executa-se um algoritmo
que calcule o vetor com as p predicoes Y, quando se fornece os valores
das entradas e saidas passadas e o vetor com os m incrementos de
entrada futura Au. Se denominarmos o conjunto de entradas passadas
de Upqssado € as entradas atuais e passadas de Ypqassado €ntao as predigoes
podem ser reescritas como na expressao 3.11.
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ﬂ(k -+ ].) f(ypassadoa upassadoa A’U,(k))
Zj(k’ +2) = f(ypassadm Upassados Au(k), Au(k + 1))
g(k + N) = f(ypassadoa Upassados Au(k)a Au(k + 1)’ )
Aulk+ N, — 1)) (3.11)

Para um sistema SISO, por exemplo, a cada iteracao executa-se
o seguinte procedimento:

1. Obtém-se o vetor Ypo (dimensao N x 1) executando o modelo com
as entradas e saidas passadas e com Au=[00 ... 0]". F =Y?.

2. Calcula-se a primeira coluna da matriz Gpyypce. Obtém-se o
vetor Y, (dimensao N x 1) executando o modelo com as entradas
e saidas passadas e com Au = [¢ 0 ... 0], onde € é um valor

Yi-v?
: Uk—1 . —
muito pequeno, 1555 , por exemplo. Gpyapco(i, 1) = 2—=.

3. Calcula-se a segunda coluna da matriz Gpyypc. Obtém-se o
vetor Y)? (dimensao N x 1) executando o modelo com as entradas
e safdas passadas e com Au = [0 € ... O]T. Gpnmpo(s,2) =

2 0
Y, -Y,
—.

4. Prossegue-se com o calculo das demais colunas da matriz G pypyrpe
até a tltima coluna onde obtém-se o vetor ¥ executando o mo-
delo com as entradas e saidas passadas e com Au=1[00 ... ¢.

ym_yo

Gpnmpc(:,m) = —2—=

Para a aplicacao da técnica PNMPC em sistemas multivariaveis

é necessario montar os vetores de predicao e incrementos de agao de

controle aumentados. Assim, para um sistema de ne entradas e ns

saidas terfamos os seguintes vetores.

YV, = [YpYpe... ans}T
Au = [AuAuy... Aup)” (3.12)

A obtengao de F' e Gpyypo acontece da mesma forma como
descrito anteriormente. A diferenca é que agora a matriz Gpyaypce
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passa a ter ne x ns blocos calculados como no caso SISO para cada par
de entrada e saida.

3.2.2 Obtencao da acao de controle

A acao de controle visa cumprir o objetivo geral de um MPC, que é
fazer com que a saida futura y siga um determinado sinal de referéncia w
em um determinado horizonte e, a0 mesmo tempo, o esforco de controle
necessario Awu para fazé-lo deve ser penalizado. A expressao geral para
cumprir esse objetivo é a mesma da equacao 3.1 e os parametros Ny,
Ny, Ny, R e @ podem ser sintonizados de acordo com as metodologias
propostas em [2] e [24].

Utilizando-se a equagao 3.8 como forma de expressar as predigoes,
pode-se reescrever a funcao objetivo dada pela equagao 3.1 da seguinte
forma:

J = Y,—=W)T R, -W)+Au"QAu (3.13)
ou (3.14)
J = (F+GPNMpcAu—W)TR(F+GPNMpcAu—W)+AUTQAU

A minimizacao da funcdo custo para o caso sem restricoes pode
ser obtida igualando-se a zero o gradiente da fungao custo dada pela

equacgao 3.13, % =0.

% = 2GTRGAu +2GTRF — 2GT RW + 2QAu (3.15)

Isolando-se Au obtém-se :

Au=K(W — F) (3.16)

onde K é a primeira linha da matriz (GTRG + Q) 'GTR.

Uma vantagem do controlador PNMPC é que apesar do modelo
utilizado ser nao-linear, para o calculo da acao de controle nao é neces-
sario a utilizacao de otimizacao nao-linear, ao contrario do caso direto.
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3.2.3 Tratamento de erro de predigao, ruido e per-
turbacao

O procedimento de tratamento de erros no PNMPC é uma ver-
sao explicita da versao utilizada pelo GPC. Os algoritmos de controle
preditivo GPC e DMC corrigem as predicoes com erro entre o valor
medido da varidvel controlada e seu valor predito com o modelo em um
instante k. Para sistemas lineares, em regime permanente, essa técnica
garante erro nulo pois o esfor¢co de controle em um instante k serd o
mesmo nos instantes futuros devido a relacao linear entre a entrada e
a salda. Para o PNMPC esse mesmo procedimento nao garante erro
nulo em regime devido a variagao do ganho com o ponto de operacao
do sistema.

Em [33] um mecanismo de corre¢ao das predigoes foi proposto e
consiste em adicionar um fator de correcao a cada predigao. Este fator
de correcao ¢é calculado através da integral do erro de predicao filtrado.
E apresentado na figura 3.2 o diagrama de blocos da técnica proposta
para a corregao das predigoes utilizando-se o algoritmo PNMPC. A cada
instante de amostragem calcula-se o erro, descrito na equacao 3.17,
entre a saida que o preditor calcula que a variavel teria no instante
k [g(k/k — 1)] e a saida real da varidvel no instante k. O valor de
[g(k/k — 1)] é o primeiro elemento do vetor de predigoes obtido no
instante k£ — 1.

e(k) = y(k) —g(k/k —1) (3.17)

prTTTTTmmmmm H y(k)

e(k)

Figura 3.2: Diagrama de Blocos para o tratamento do erro de modelagem
e ruido. (Fonte: [33])

Além de garantir o erro nulo em regime, o tratamento do erro de
modelagem deve garantir que a dinamica do erro apresente um tempo
de resposta desejado. Defini-se a funcao de transferéncia entre o erro
de modelagem e o erro depois da corregao como
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e(z) DF(2)(1—-2z71)

hz) = y(k) — Gue(k)  DF(2)(1—2-1) + 21k

(3.18)

onde DF(z) é o denominador do filtro. Um filtro candidato é

1
B — 1
£ = == (319)
Substituindo-se 3.19 em 3.18 tem-se
2
—(1
h(z): < ( +fd)z+fd (3‘20)

22— (14 fd—ki)z+ fa

O fator de corregao n(k), calculado no instante de amostragem k
para ser utilizado na predig¢ao k + 1 até k + N é obtido de acordo com
a equacao 3.21.

k; _
n(z™t) = T }dz*l = 2716(2 h (3.21)

Para sintonizar os parametros k; e f4 compara-se o polinomio de-
nominador da equagao 3.20 com um polinémio desejado pd(z). Supde-se
um polinémio desejado de segunda ordem criticamente amortecido,

pd(2) = (z —a)?, pd(z) = 2* — 2az + a*. (3.22)

Comparando o polinomio denominador da equagao 3.20 com o
polinémio desejado da equagao 3.22, obtém-se as igualdades,

fd=a* ki=1+a*>—2a (3.23)

O projeto do filtro do preditor consiste em escolher o valor do
parametro a e entao determinar f; e k;.

3.3 Controle NMPC com Restricoes

O célculo da acao de controle descrito na equacao 3.16 foi formu-
lado considerando que todos os sinais do processo possuem uma faixa
de valores ilimitados. Esta abordagem nao é muito realista porque na
pratica todos os processos estao sujeitos a restrigoes.

Atuadores possuem um intervalo de agao e uma taxa de variagao
limitada, como é o caso de valvulas de controle que estao limitados a
uma posicao totalmente fechada e totalmente aberta e uma méxima
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taxa de variacdo. Razodes construtivas e/ou de seguranca, bem como
uma variedade de sensores, causam limitagoes nas varidveis de processo,
como no caso dos niveis nos reservatérios, fluxos em tubulagoes e as
pressoes em depdsitos [2].

Os sistemas de controle normalmente operam préximo aos limites,
o que pode acarretar violagoes de restricao. Cabe ao controlador ante-
cipar e corrigir essas violagoes de forma que nao acontegam, evitando
a instabilizacao do sistema. Neste contexto os controladores MPC se
mostram eficazes, uma vez que possuem a capacidade de prever possi-
veis violacoes ao longo do horizonte de predicao e incluem as restrigoes
na solugao do problema de otimizacao. Essas caracteristicas possibili-
tam que os controladores MPC evitem a ocorréncia das mesmas.

As restrigoes se classificam em restrigoes hard e soft. As restrigoes
hard sao aquelas que nunca podem ser violadas, uma vez que definem
os limites fisicos de uma variavel do processo. Restricoes soft podem ser
violadas durante um transitério do sistema causado por perturbacoes,
sendo que em regime permanente devem ser respeitadas. A seguir serao
apresentadas os métodos para a inclusao de restrigoes na otimizacao da
funcao objetivo de controladores MPC.

Para a solucao do problema de controle preditivo com restrigoes a
minimizacao da func@o custo é realizada com a aplicagao de algoritmos
de programacao quadratica QP. Estes algoritmos resolvem problemas
do tipo:

1
minJ = ixTQx + Tz (3.24)
Sujeitoa  : Axr<b

A funcao objetivo da equacao 3.13 pode ser reescrita na forma de

QP:
J(Au) = %AuTHAu—i— bAu + fo (3.25)
onde H = 2(GTRG+Q)
b = 2(F-W)'RG
fo = (F-WTF-w)

Segundo [48] existem trés tipos principais de restrigoes frequen-
temente encontradas em aplicagoes praticas. Os dois primeiros tipos
tratam de restrigoes impostas na variavel de controle u(k), e o ter-
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ceiro tipo estd relacionado a restri¢oes na saida y(k) ou nas varidveis
de estado (k). A seguir serd apresentada a metodologia utilizada para
representacgao de restricoes hard na varidvel de controle e saida.

— Restricao na variagao da varidvel de controle (Au):
Deseja-se que a variacao do sinal de controle esteja numa faixa
(Atpin < Au < Atlyg,) onde os limites correspondem a limita-
coes fisicas do atuador. Essa restrigao pode ser escrita como:

IAu
—TIAu

< Atmezl (3.26)

onde I é a matriz identidade de dimensao m x m e 1 é um vetor
de dimensao m x 1 com todos elementos iguais a 1.

— Restrigao na varidvel de controle (u):
Deseja-se que a amplitude do sinal de controle esteja numa faixa
(Umin < Ut < Upmqe) onde os limites correspondem a saturagoes
do atuador. Essa restricao pode ser escrita como:

TAu < (Umae —w(t—1))1 (3.27)
—TAu < (—Upmin +u(t—1))1

onde T é uma matriz triangular inferior de dimensao m x m com
todos elementos nao nulos iguais a 1.

— Restrigao na saida (y):
Deseja-se que a amplitude da saida esteja numa faixa (ymin < y <
Ymaz) onde os limites correspondem limitagoes fisicas do processo.
Essa restrigao pode ser escrita como:

GAu < Ymazl — F (3.28)
-GAu < —Yminl+ F

Todas as restricoes podem ser expressas em conjunto montando
as matrizes R e C tal que RAu < C:
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r=-| T (3.29)

AUpmaz1
—AUpinl
(Umae — u(t — 1)1
(=Upmin +u(t — 1)1
yma:r]- - F
_yminl +F

C = (3.30)

Grandes perturbagoes podem ocorrer inesperadamente, forcando
o sistema a um estado do qual nao ha nenhuma maneira de manté-lo
dentro os limites especificados, sem quebrar um conjunto de restrigoes.
Problemas de infactibilidade também podem ocorrer devido a erros
de modelagem, especialmente para sistemas linearizados [11]. Uma
estratégia sistemédtica para lidar com o problema de infactibilidade é
utilizar restrigdes soft [18].

Uma forma simples de utilizar restri¢oes soft é adicionar varidveis
de folga. Uma vantagem dessa abordagem € que a otimizacao a ser rea-
lizada pelo controlador MPC a cada instante de tempo continua sendo
uma QP. A insercao as varidveis de folga em um problema QP pode ser
realizada modificando a equagao 3.24. Uma penalizacdo quadrética das
violagoes de restricao é adicionada problema original de acordo com:

1
minJ = ixTQx + 'z e Pet ple (3.31)
Sujeitoa  : Axr<b+e
e>0

Esta técnica permite inicialmente a violagao das restrigoes soft e
através da minimizagao da variavel de folga €, forga a varidavel contro-
lada a retornar para dentro da faixa delimitada pela restri¢ao. Infor-
magoes adicionais para a implementacao de restricoes soft podem ser
encontradas em [11], [18] e [34].
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3.4 Controle NMPC por Zonas

Em grande parte das aplicagoes industriais, as variaveis de saida
sao controladas por faixas de operacao ao invés de setpoints fixos. Esta
estratégia é usualmente adotada nos casos em que o nimero de sai-
das controladas é maior que o nimero de entradas manipuladas, com
a intengao de obter alguns graus de liberdade que permitam levar o
processo a seu target 6timo, e suavizar a resposta do sistema perante
perturbagoes [13].

Segundo [18], em muitas aplicagdbes o valor exato das varidveis
controladas nao é importante, desde que permanecam dentro dos li-
mites especificados ou "faixas”. Isso significa que as saidas somente
serao tratadas como varidveis controladas quando os valores das pre-
digoes das mesmas estiverem fora dos limites definidos para as faixas
correspondentes.

Depois de atingir o ponto de operagao, o controlador passa a con-
trolar uma faixa de referéncia. Esta faixa é extremamente importante
do ponto de vista da identificagao do sistema, pois dentro dela ha certa
liberdade para se excitar a planta e retirar dela o seu comportamento
natural.

Com a finalidade de incorporar o controle por faixas ao controla-
dor PNMPC, a funcao objetivo da equagao 3.1 é modificada da seguinte
forma:

N3
N . . 2
J (Ny, Noy Ny = >0 |9 (8 4 41t) — o° (¢ + 410)||, + (3.32)
j=N1
NU,
. 2
S ollAut+5-1l5
j=1

De acordo com [43], a estratégia de controle por faixas pode ser
implementada da seguinte forma. Para cada saida i observamos sua
predicao no instante ¢ + j:

e Se Yimin < Uit +7) < Yimaz, & salda y; deve ser ignorada (li-
berada ou removida dos célculos de controle) no instante . Por-
tanto, o parametro da matriz R correspondente a essa saida deve
ser zero. y?(t + j) pode ser qualquer valor.

e Se §i(t + J) > Yimawx, a salda y; deve ser trazida para seu limite
superior. Portanto, fazemos y?(t + j) = Yi maz. O parametro da
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matriz R correspondente a essa saida é um parametro de sintonia
do controlador.

e Se U;(t + j) < Yimin, & salda y; deve ser trazida para seu limite
inferior. Portanto, fazemos y?(t + j) = Yi.min. O pardmetro da
matriz R correspondente a essa saida é o mesmo do caso anterior.

3.4.1 Comentarios Finais

Neste capitulo foi realizada uma revisao bibliogréafica sobre con-
trole preditivo. Foi apresentado o controlador PNMPC desenvolvido
em [33] e estratégias de controle que visam tratar o problema do amor-
tecimento de oscilagoes de carga. No préximo capitulo serao discutidos
técnicas de identificacao de modelos nao-lineares e modelos simplifi-
cados para serem utilizados como preditores juntamente com contro-
ladores PNMPC. Também serao apresentadas ferramentas que visam
incluir uma agao feedforward no controlador PNMPC.



Capitulo 4

Identificacao e Modelos
para Predicao

Nos capitulos anteriores foram discutidos modelos fenomenolé-
gicos dos processos e técnicas de controle preditivo. Neste capitulo
serao discutidos modelos utilizados para predicao junto ao controla-
dor PNMPC. Primeiramente serao apresentados aspectos teéricos so-
bre identificacao de sistemas nao-lineares e logo apds a aplicacao destas
técnicas para a identificacao de um modelo Hammerstein do separador
trifasico. Também é apresentado um modelo fenomenoldgico simplifi-
cado do separador. Posteriormente serao apresentadas ferramentas de-
senvolvidas para auxiliar no tratamento das perturbagoes e adicionar
uma agao feedforward ao controlador PNMPC. Sao elas o estimador de
perturbacoes, o preditor de perturbagoes e o detector de perturbacoes.

4.1 Modelo de Hammerstein

O modelo de Hammerstein consiste de um elemento estatico nao-
linear seguido por um sistema dinamico linear. Processos que pos-
suem nao linearidades na entrada sao bem representados pelo modelo
Hammerstein. Essa representacao possui propriedades que facilitam o
projeto de controladores preditivos nao lineares, viabilizando solugoes
analfticas para os problemas de minimizagao da fungao custo (caso sem
restri¢oes), mas principalmente, diminuindo os custos computacionais
nos calculos das leis de controle. E apresentado na figura 4.1 um dia-
grama de blocos do modelo.
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u(r) x(1) (@

— M 6" —s

Figura 4.1: Modelo de Hammerstein

O sinal intermedidrio x(¢) é uma pseudo-saida do sistema e é
obtido pelo mapeamento do sinal u(t) através da funcdo nao-linear
estatica N L.

Segundo [5], a representacao do bloco de nao linearidade esté-
tica por um polindémio dé-se quando nao se dispoe de informacoes a
respeito da natureza da nao linearidade. Essa representacao pode ser
feita através de uma expansao polinomial finita do tipo:

o(t) = yu(t) + you?(t) + ... + ymu™(t) (4.1)

em que t é o instante de tempo, x(t) é a pseudo-saida do bloco
ndo linear, u(t) é a varidvel de entrada, v;(i = 1, ...,1) representam os
coeficientes do polindmio e m é o grau de nao linearidade do modelo
de Hammerstein. Normalmente considera-se 7; = 1, transferindo o
ganho estatico para a parcela dinamica linear G(¢1), que pode ser
representada por qualquer modelo linear. As duas parcelas do modelo
podem ser obtidas separadamente ou ao mesmo tempo em um ensaio de
identificagao. A representagao paramétrica do modelo de Hammerstein
pode ser escrita na formas:

Alg™Hy(t) = Blg ) (t) + €(t) (4.2)

em que a relagao linear entre a saida y(t) e a pseudo-saida x(t)
é apresentada. O termo €(t) representa a diferenga entre o modelo e o
processo (ruido branco).

A popularidade do modelo de Hammerstein deve-se ao fato da
sua maior simplicidade em relagao as outras representacoes de sistemas
nao-lineares, aliada a uma capacidade de representagao da maioria dos
processos préticos [38]. Um exemplo do uso de modelos de Hammers-
tein é a aplicagao em processos com dinamicas préximas a sistemas
lineares mas que tenham fortes nao linearidades nos atuadores (ex.
valvulas nao lineares).
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4.2 Identificacao do Modelo de Hammers-
tein

A identificagao de sistemas pode ser compreendida segundo [16]
como uma aproximagao experimental a fim de obter um modelo mate-
matico que reproduz as caracteristicas dinamicas do processo a partir
da observagao das varidveis desse processo, sendo elas: varidvel contro-
lada y(t), varidvel de controle u(t) e em alguns casos pertubagoes v(t).
Para a identificagao de modelos, alguns passos devem ser seguidos, sao
eles:

1. Aquisicao dos dados do processo;

2. Pré-processamento dos dados registrados;
3. Selecao da estrutura do modelo;

4. Estimacao dos parametros do modelo;

5. Validacao do modelo.

Para o ajuste dos parametros do sistema e a definicao do modelo
a ser identificado, existem alguns fatores que exercem forte influéncia,
sao eles: (i) conhecimento a priori do sistema, (ii) propriedades do
modelo do sistema identificado, (iii) sele¢gdo da medida do erro a ser
minimizado e (iv) presenga de ruidos.

4.2.1 Estimador dos Minimos Quadrados

Existem varios métodos para ajustar os parametros de um mo-
delo a partir de informacoes de entrada-saida de um processo. Nesse
trabalho foi utilizado o Estimador dos Minimos Quadrados Recursivos.

Karl Friedrich Gauss formulou o principio dos minimos quadra-
dos no final do século dezoito e usou isto para determinar as érbitas de
planetas e asteroides. Gauss declarou que, de acordo com esse princi-
pio, os parametros desconhecidos de um modelo matematico devem ser
selecionados de tal modo que ”a soma dos quadrados da diferenca entre
os valores observados e os valores calculados multiplicado por niimeros
que medem o grau de precisao seja minima”.

O método dos minimos quadrados recursivo é um dos métodos
mais utilizados na estimagao de parametros de sistemas, sendo ideal
para aplicacoes on-line incluindo controle adaptativo e também pode
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ser usado para aplicagoes off-line. Isso acontece pela eficiéncia e sim-
plicidade do método.

O desenvolvimento matematico das equagoes do método dos mini-
mos quadrados recursivo pode ser visto em [6]. Abaixo seguem os passo
para a implementagao do estimador dos minimos quadrados recursivo.

1. Medir a entrada e a saida do sistema,;
2. Atualizar o vetor de medidas;

Tt +1)=[~yt) —yt—1)...ult —du(t —d—1)...] (4.3)
3. Calcular o erro de previsao;

et+1) =ylt+1)— " (t+1)0(t) (4.4)

4. Calcular o ganho do estimador;

- Pt)p(t+1)
Kt+1)= L+ Tt +1D)Pt)p(t+1) (45)

5. Calcular o vetor de parametros estimados;
O(t+1) =0(t) + K(t + Vet +1) (4.6)
6. Calcular a matriz de covariancia.

P(t+1)=P(t) — K(t + )" (t +1)P(t) (4.7)

De acordo com [7], a obtengao do modelo de Hammerstein pode
ser realizada por meio de um ensaio de identificagao utilizando o estima-
dor MQR. Neste caso, o vetor de medidas é formado como se estivesse
tratando de um sistema SISO na forma

Ol (t) = [yt —1)... —y(t —na)u(t —d)...u(t —d —nb)  (4.8)
w?(t —d) ... u*(t —d —nb)u™(t —d)...u™(t —d —nb)]

com dimensao

[na+ (nb+1)mx1] (4.9)

e o vetor de parametros:
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0= [a1a2 ce o Qpgs 6071b171 e bnb’yl; b072 cee bnb72; cees bOme e bnblym}T
(4.10)

4.2.2 Procedimento de Identificagcao aplicado ao Se-
parador Trifasico

A excitagao do processo com o sinal PRBS além de promover uma
excitagao permanente no sistema, também é 1til para testar a lineari-
dade da planta. Como o sinal assume valores positivos e negativos, este
é usado para avaliar as nao linearidades presentes, ou nao no processo.
Para sistemas nao-lineares é comum utilizar PRBS com amplitude va-
riavel, pois através da aplicagao deste é possivel verificar a simetria do
processo e a dependéncia da amplitude do sinal de entrada.

O experimento foi feito excitando-se com sinal PRBS nas trés
valvulas de controle do separador na faixa de operagao do sistema. As
simulagoes foram feitas em um periodo de 10000 segundos, sendo que a
primeira metade é destinada a identificacao dos parametros do modelo
e a segunda metade para validacao. O procedimento de validacao nada
mais é do que comparar as saidas do modelo com as saidas reais da
planta e verificar quao proximas entre si elas estao.

Para a geracao do sinal PRBS, foi utilizada um rotina automatica
que, a partir da resposta em malha aberta do sistema, define a ampli-
tude e frequéncia ideal do sinal PRBS. A descri¢ao desse procedimento
pode ser encontrado em [46].

PRBS - sw

Il
0 100 200 300 400 500 600 700 800 900 1000
tempols]
PRBS -

— I I L
0'010 100 200 300 00 500 600 700

90 1000
tempols]

PRBS - 5g

A 800 0
0.01
1 AR T
-0.01 00 ‘

o 100 200 300 400 500 600 700 8 900 1000
tempols]

Figura 4.2: Sinais PRBS
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A Figura 4.2 mostra os sinais PRBS gerados para cada vélvula.
Nota-se que nao hé a necessidade de todos terem a mesma frequéncia
e amplitude. A dindmica do gds, por exemplo, é muito mais rapida
que a dinamica da 4dgua e do dleo, isso justifica o fato do sinal PRBS
que excita a valvula de géds ter uma frequéncia maior. Também seria
possivel diminuir a amplitude do sinal PRBS da vélvula de gis para
diminuir a pertubagao no sistema de controle das vélvulas de dgua e
gas.

Depois de ter o sinal PRBS gerado, o proximo passo é excitar o
sistema com essa sequéncia binaria. A Figura 4.3 mostra o comporta-
mento encontrado do sistema.

05 \//\/WMMMW

I I I I I I I
0 100 200 300 400 600 700 800 900 1000

500
tempo [s]

0s W\/J\/W\/\M’J\/\

0.45 I I I I I I
600 700 800 900 1000

L L L
(] 100 200 300 400 500
tempo [s]

105 T

p [kgffcm?]

L L I L L L
0 100 200 300 400 500 600 700 800 900 1000
tempo [s]

Figura 4.3: Excitagdo em Malha Aberta do sistema com sinais PRBS

Para descobrir qual o grau dos polinomios que melhor represen-
tam o sistema, foi criado uma rotina em Matlab que varia o grau do
polinémio A(¢~1), B(¢~!) e o grau da expansao polinomial x(t) para
encontrar a melhor combinagao da ordem de cada polinomio. Essa ro-
tina, varia o grau do polinomio A de 1 a 9, do polinomio B de 0 até
o grau do polinémio A — 1, e do grau da expansao de z(t) de 1 a 9 e,
portanto, analisa 405 diferentes modelos e elege o melhor. As equagdes
de A, B e z(t) podem ser encontradas nas equagoes 4.2 e 4.1.

Para qualificar os modelos estimados e, portanto eleger o melhor
modelo, existem algumas técnicas de validacao do modelo. Para isso,
sao calculados 2 indices de desempenho do modelo, equacoes 4.11 e
4.12.

Somatério do Erro Quadratico Médio - SEQM



4.2. Identificacao do Modelo de Hammerstein 51
| N
SEQM = = [y(k) — §(k))* (4.11)
k=1
Coeficiente de Correlacao Miltipla —R?
N .
k) —g(k)]?

Srialy(k) — 92

Os melhores resultados para a identificacao dos 405 modelos ci-
tados anteriormente estao disponiveis nas tabelas 4.1, 4.2, 4.3. Para o
indice SEQM , quanto mais préximo seu valor é de 0, melhor. Para o
indice R? o valor deve ser o mais préximo possivel de 1. Nas tabelas,
na representa o grau do polinémio A, nb do polinémio B e nh o grau
do polindémio . Os indices de desempenho foram calculados no ensaio

de validacao.

Tabela 4.1: Ordem do modelo de Hammerstein para o nivel da dgua

hw
Modelo | na | nb | nh R? SEQM

1 1 0 2 0,7626174791 0,0000130573
11 2 0 2 0,9640319883 0,0000019784
29 3 0 2 0,9879973121 0,0000006602
74 4 1 2 2 0,9935706372 0,0000003537
119 5 3 2 0,9958842871 0,0000002264
173 6 | 4 2 0,9969365633 0,0000001685
236 715 2 0,9976103048 0,0000001314
317 8 7 2 0,9980210001 0,0000001089
389 9 7 2 | 0,9983785215 | 0,0000000892
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Tabela 4.2: Ordem dos modelo de Hammerstein para o nivel de dleo

hl
Modelo | na | nb | nh R? SEQM

9 1 0 9 0,9825394706 0,0000025801
27 2 1 9 0,9919624049 0,0000011877
54 3| 2 9 0,9953645874 0,0000006850
90 4 | 3 9 0,9966054941 0,0000005016
135 51419 0,9972700863 0,0000004034
189 6 | 5 9 0,9975688599 0,0000003592
252 71 6 9 0,9977040061 0,0000003393
324 8 | 7 | 9 | 0,9977252512 | 0,0000003361
405 9 | 8 9 0,9976792302 0,0000003429

Tabela 4.3: Ordem dos modelo de Hammerstein para a pressao

P
Modelo | na | nb | nh R? SEQM

9 1 0 9 0,8110426509 0,0213767446
18 21019 |0,8319379628 | 0,0190128580
36 310 9 0,7790087770 0,0250007367
63 410 9 0,7163326443 0,0320912874
99 510 9 0,6225973772 0,0426955581
144 6 | 0 9 0,5250323535 0,0537330890
198 710 9 0,4933199639 0,0573207116
261 8 10 9 0,4747965830 0,0594162616
333 910 9 0,4643143087 0,0606021213

Pelas tabelas 4.1, 4.2 e 4.3 percebemos que o melhor modelo de

Hammerstein possui os indices mostrados na tabela 4.4.
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Tabela 4.4: Ordem do modelo de Hammerstein final

Saida | na | nb | nh R? SEQM
hw 9 | 7 | 2 |0,9983785215 | 0,0000000892
hl 8 | 7 1 9 |0,9977252512 | 0,0000003361
p 2 10| 9 |0,8319379628 | 0,0190128580

Apo6s ter definido quais sao os graus dos polindmios, a proxima
etapa do projeto é a aplicagao do método dos minimos quadrados recur-
sivo para a identificacao dos parametros do modelo de Hammerstein.
O modelo final encontrado nao sera apresentado nesse trabalho pois os
vetores com os parametros possuem ordem elevada e nao é relevante
para a compreensao do procedimento. Como o modelo do separador
trifasico ¢ MIMO com trés entradas e trés saidas, foram identificados
trés modelos MISO que relacionam as trés entradas com cada uma das
saidas.

As Figuras 4.4, 4.5 e 4.6 mostram os ensaios de identificacao da
agua, Oleo e gas respectivamente. Os primeiros 5000 segundos do ensaio
sao utilizados para a identificacao dos parametros enquanto os ultimos
5000 segundos sao utilizados para a validagao do modelo.

Ensaio de identificacdo do nivel da agua
0.5! T T T T T T

054 —— Saida real (hw) B
— Saida estimada (hw,)

[m]

est

hw e hw,

L L L L L L L L L
0 100 200 300 400 500 600 700 800 900 1000
tempo [s]

Figura 4.4: Ensaio de Identificacao e Validagao da dgua
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Ensaio de identificacéo do nivel do 6leo
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Figura 4.5: Ensaio de Identificacao e Validacao do éleo

Ensaio de identificacdo da pressdo
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Figura 4.6: Ensaio de Identificagao e Validacao do gas

O procedimento de identificacao do modelo de Hammerstein utili-
zando MQR para ajuste dos parametros se mostrou eficiente e ofereceu
boa representagao do separador trifasico. O modelo encontrado é uma
simplificagao do sistema real e, consequentemente, necessita de menos
esforco computacional para ser simulado. Dessa forma, o modelo de
Hammerstein passa a ser uma 6tima alternativa de preditor em contro-

ladores MPC.
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4.3 Modelo Fenomenolégico Simplificado

Uma alternativa de modelo para ser utilizado juntamente com o
controlador PNMPC ¢ utilizar um modelo fenomenolégico simplificado,
uma vez que o controlador permite uma facil implementacao com este
tipo de modelo. A vantagem de se utilizar um modelo simplificado é a
reducao do custo computacional, fator importante para aplicacoes pré-
ticas. A diferenca entre o preditor e o modelo utilizado para simulacao
do processo, é que este despreza os calculos das eficiéncias de separacao
e o conhecimento de BSW e TOG na entrada do separador. Considera-
se a que a variacao do nivel de dgua na camara de separacao depende
somente da diferenca entre a vazao de entrada e de saida. Este modelo
é descrito pelas equagoes (4.13), (4.14), (4.15) e (4.16).

dht Wzn + LG - Lweir - Wout

L = 4.13
dt 2-CesV/he (D —hy) ( )
@ _ Lweir - Lout (4 14)
dt  2-Ca- /i (D) '
dhw _ Win = Wour (4.15)
dt 2'C(cs' hw ' (D_hw) .
@ N (Gzn + Win + Lln - Gout - Wout - Lout) P (4 16)

dt Vi—= Ve — Ves

Para realizar as predigoes é necessario o conhecimento dos valores
das vazoes de alimentacao do separador. Como nao é possivel medir as
vazoes de alimentacao de dgua, 6leo e gas separadamente, foi desenvol-
vido por um estimador de perturbagoes que se baseia na medida dos
niveis, pressao e vazoes de saida para estimar o valor atual das vazoes
na entrada do separador.

Geralmente em controladores preditivos o que se utiliza é con-
siderar que as perturbacoes sao constantes ao longo do horizonte de
predicao, porém essa abordagem nem sempre produz o melhor resul-
tado. A utilizacao das estimativas futuras das pertubagdes podem me-
lhorar as predigoes e consequentemente o desempenho do sistema de
controle. Foi desenvolvido um preditor de perturbagoes, que consiste
em um modelo auto regressivo e utiliza os valores anteriores estimados
das perturbacoes para realizar as predigoes futuras das mesmas.

Dependendo do regime de funcionamento do pogo a alimentagao
do separador pode assumir varios regimes de escoamento entre eles
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constante ou oscilatério (golfadas). Se as vazoes de alimentagdo sao
constantes a melhor alternativa é que as varidveis controladas sigam um
setpoint fixo. Caso as vazoes de alimentacao forem oscilatérias a melhor
estratégia é permitir a oscilagao das varidveis controladas dentro de uma
zona pré-estabelecida. Neste contexto foi desenvolvido um detector de
perturbacoes, que com base no calculo do desvio padrao dos dados
contidos em uma janela mével, indica a presenca de perturbacgoes.

4.4 Estimador de Perturbacoes

Como nao é possivel medir separadamente as vazoes de dgua, éleo
e gas na entrada do separador trifasico, a informacao das perturbagoes
de carga caracterizadas por oscilagoes do tipo golfada nessas vazoes,
nao pode ser utilizada por controladores classicos ou avancados para
a rejeicao das mesmas. Com a finalidade de adicionar caracteristicas
feedforward ao controlador PNMPC foi desenvolvido um estimador das
vazoes de alimentacao do separador trifdsico.

O modelo desenvolvido por [25] depende do conhecimento das
medidas de BSW e TOG, na entrada do separador, as quais se tornam
dificeis de serem realizadas. O cédlculo das eficiéncias de separagao pode
apresentar incertezas pois é necessario o conhecimento dos parametros
da distribuicao das gotas das fazes dispersar na entrada do separador.
Com o intuito de eliminar os célculos das eficiéncias de separagao e o
conhecimento de BSW e TOG, o estimador foi desenvolvido baseado
no modelo simplificado descrito na secao 4.3.

A vazao de agua na entrada do separador é estimada através da
manipulagao da equacao 4.15 que determina a variagao do nivel da fase
aquosa na camara de separacao. Isolando W;,, temos que a vazao de
entrada de dgua estimada é dada pela equacao 4.17.

— dh
Win = [Ces -2 /(D= ) -] - St Wour (4.17)
A vazao de dleo na entrada do separador é estimada através da
manipulagao da equacao 4.13 que determina a variacao do nivel total da
fase liquida na camara de separagao. Isolando a vazao da alimentagao
de 6leo (L;,) chega-se a equagao 4.18.
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Lin = Lupeir + [Ocs “2\/(D — hy) - ht} : % (4.18)
_ [ccs.g. (D_hw)'hw:| %

A vazao da chicana pode ser estimada através da manipulacao da
equacao 4.14 que determina a variacao do nivel de 6leo na camara de

6leo. Isolando a vazao da chicana (L) chega-se a equagao 4.19.

~ dh
Lwei'r = |:Ccl -2 (D - hl) ' hli| . 7; + Lout (419)

A vazao de géds na entrada do separador é estimada através da
manipulagao da equagao 4.16 que determina a variagao da pressao no
separador. Isolando a vazao da alimentagdo de gds (G;;,) chega-se a
equagao 4.20.

~ — Ves 7 Ve d 17 T
- (VTN by, (420
P dt

+Wout + Lout + Gout

Foi realizado um experimento com o estimador de perturbagoes
rodando em paralelo com o controlador PNMPC e utilizando o modelo
fenomenolégico do separador trifasico como processo. O estimador ro-
dou a uma taxa de amostragem de 1 segundo, enquanto o controlador
utilizou um periodo de amostragem de 10 segundos. Esta diferenga no
periodo de amostragem deve-se ao fato de que um observador deve ter
a sua dinamica rapida o suficiente para convergir ao valor real da varia-
vel observada e garantir a estabilidade do sistema de controle. Como o
estimador ¢é discreto uma forma de manter sua convergéncia ¢é utilizar
um periodo de amostragem menor que o do controlador. Em uma im-
plementacao pratica, por exemplo, o estimador utilizaria um periodo
de 1 segundo, enquanto o controlador calcularia a agao de controle a
cada 10 segundos. Porém o controlador utilizaria apenas 1 de cada 10
valores estimados devido a diferenca do periodo de amostragem.

As vazdes de alimentagao utilizadas no teste foram obtidas por
uma simulacao realizada no software Olga [39]. Na figura 4.7 é apre-
sentado o resultado da estimacao das 3 vazoes de alimentacao.
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Figura 4.7: Vazoes de Alimentacao Estimadas

Foi realizada uma analise dos dados estimados visando a compa-
racao com os dados reais de vazao. Os indices de desempenho utilizados
para analisar a qualidade dos dados estimados sao Coeficiente de Corre-
lagao Multipla (R?) [6] e o FIT [17]. Os indices de desempenho obtidos
encontram-se na tabela 4.5.

Tabela 4.5: Indices de Desempenho

Varidveis FIT R?
Winest 91.7574  0.9932
Linegst 90.7616  0.9915
Ginest 99.8325 1

Analisando os resultados pode-se concluir que o estimador de per-
turbagoes pode ser utilizado em conjunto com controladores preditivos
para possibilitar uma acao de controle feedforward. Os indices apre-
sentados na tabela 4.5 indicam que os valores estimados no ensaio sao
muito préximos aos valores reais das perturbacoes.
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4.5 Preditor de Perturbacoes

Estimar perturbacoes é muito 1til do ponto de vista de controle
para compensar os seus efeitos futuros sobre as variaveis do processo.
Muitos problemas em sistemas de controle podem ser reduzidos quando
é possivel obter estimativas futuras das perturbagoes. Geralmente em
controladores preditivos o que se utiliza é considerar que as pertur-
bagoes sao constantes ao longo do horizonte de predigao, porém essa
abordagem nem sempre produz o melhor resultado. A utilizacao das
estimativas futuras das pertubagoes podem melhorar as predicoes e
consequentemente o desempenho do sistema de controle.

Atualmente existem muitos sistemas em que a estimativa per-
turbacao futura é utilizada com o objetivo de melhorar o desempenho
global do sistema de controle. Alguns exemplos de aplicacao desta téc-
nica podem ser encontrados em sistemas de controle de estufas [32] e
processos de produgao de azeite de oliva [1].

Existem intimeras técnicas para realizar a predicao de perturba-
coes futuras. Para esse fim podem ser utilizados modelos de séries
temporais [31], [35] , Modelos autocorrelacionados [1] e redes neurais
artificiais [30]. Neste trabalho foi utilizado um modelo auto regressivo
(AR) para realizar as predigoes dos valores futuros das vazoes de ali-
mentacao. Este modelo é apresentado na equagao 4.21 e conta somente
com na medidas passadas da variavel a ser predita.

y(k) = —a1-ylk—1) —as - y(k — 2)... — anq - y(k — na) (4.21)

O preditor de perturbagoes consiste em um modelo auto regres-
sivo, como na equacao 4.21, e seus parametros sao obtidos através do
estimador dos Minimos Quadrados. O periodo de amostragem utili-
zado foi de 10 segundos uma vez que o controlador PNMPC utiliza
esta amostragem. Foram estimados 3 modelos, um para cada vazao de
alimentacao. O ntmero de atrasos de cada modelo foi escolhido aproxi-
madamente o perfodo das golfadas. Adotou-se 250 atrasos (na = 250)
0 que equivale a um periodo de oscilagao de 2500 segundos. Sao apre-
sentados nas figuras 4.8 os resultados graficos do ensaio de validagao.
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Figura 4.8: Vazoes de Alimentagao Preditas

Os indices de desempenho obtidos para os modelos encontram-se
na tabela 4.6.

Tabela 4.6: Performance Indices

Variaveis FIT R?
Wingreq  97.7077  0.9996
Linpreq  97.6925  0.9996
Gingrea  98.6354  0.9999

Analisando os resultados tabela 4.6 pode-se verificar que os mo-
delos possuem o6timos valores dos indices de desempenho. Este fato
também pode ser verificado analisando os resultados gréaficos apresen-
tados. De acordo com os resultados pode-se concluir que os modelos
identificados estao aptos a realizar a funcao de preditores de perturba-
¢oes, o que possibilita melhorar as predigoes utilizadas nos controlado-
res preditivos.
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4.6 Detector de Perturbacoes

Segundo [15] o conceito de detecgao de estado estaciondrio originou-
se da teoria de filtragem de ruidos. A variancia ou desvio-padrao de
parametros importantes é normalmente utilizada para indicar a difusao
estatistica na distribuicao de dados e pode ser usado para caracterizar
variagao aleatoria dos sinais medidos. Neste trabalho estes conceitos se-
rao utilizados para a concepgao de um detector de oscilagoes nas vazoes
de alimentacao do separador trifasico.

Um método simples para detectar perturbacoes consiste em ana-
lisar os dados através de uma janela de tempo pré-estabelecida, onde os
parametros importantes sao amostrados em intervalos regulares. Isso
produz uma matriz de parametros do sistema que sao continuamente
atualizados e mantidos na memoria. Esta janela é ilustrada na figura
4.9.

t, time

k—n—=1:k-n | k—n+l k=2 k=1 |k

n

Figura 4.9: Janela mével de n pontos de dados cerca do tempo k'" [15]

O detector calcula o desvio padrao de forma recursiva. Supoe-se
que em qualquer instante k, a média das ultimas n amostras de uma
sequéncia de dados x;, é dado por:

k

1
T = Z z; (4.22)

i=k—n-+1

A diferenca entre duas médias das ultimas n amostras no mo-
mento atual, k, e no instante de tempo anterior, kK — 1, é

k k—1

fk*fkq:% Z T — Z x; :%[Ik*m—n]

i=k—n-+1 i=k—mn

Reorganizando, a média atual é calculado por
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1
T =Tp—1+ ﬁ [;ck — l‘k—n] (4.23)

Esta abordagem é conhecida como janela de média mével porque
a média a cada instante k é baseado no conjunto dos n valores mais
recentes. A variancia da janela mdvel pode ser definida da mesma
forma. A dedugao da equagao 4.24 é apresentada por Ross ([37]) no
capitulo 2 de seu livro.

k k

1 1
v =~ Z (@i —Tx)” = = Z v} — 7, (4.24)
n 1=k—n+1 n i=k—n+1
1
Vg = Vgp—1 + ﬁ (I’]% — l‘]%_n) — (fi — J_S%_l) (425)

O desvio padrao da janela moével é calculado por

o = /U (4.26)

O detector utiliza o cdlculo do desvio-padrdao da janela mdvel
para indicar alteracoes no comportamento do sistema. Se o desvio
padrao for menor que um limite pré estabelecido significa que as vazoes
de alimentagao sao aproximadamente constantes, caso o desvio padrao
ultrapasse este limite o detector indicard a presenca de perturbagoes. A
indicagao da presenca de perturbacoes pode ser utilizada no controlador
PNMPC por zonas para a alteragao da largura da zona dependendo do
regime de escoamento na alimentacao do separador.

A escolha do limite permitido para o desvio padrao e do tamanho
da janela mével sao fatores determinantes para o bom funcionamento do
detector. Limites muito pequenos para o desvio padrao podem acusar
ruidos de medicao como transitérios nas vazoes de alimentacao, por
outro lado limites grandes, apesar de filtrarem os ruidos, podem nao
acusar as oscilacoes quando elas ocorrem. Um valor plausivel para o
tamanho de janela é o periodo médio das oscilagoes, uma vez que valores
pequenos forem utilizados podem induzir, a interpretacao de pequenos
valores de derivada existentes ao longo da perturbagao, como regime
permanente.

Com a finalidade de calibrar os parametros do detector recomenda-
se um ensaio preliminar que consiste em capturar valores de niveis,
pressao e vazoes de saida do separador por um longo periodo de tempo,
e com esses dados realizar a estimacao das vazoes de alimentacao. Um
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estudo dos sinais estimados deve ser realizado a fim de obter o valor
dos parametros para o melhor funcionamento do detector.

Para a implementagao do detector de perturbagoes foram anali-
sadas as vazoes de alimentacao de agua e déleo. Foi utilizada uma janela
de 250 amostras e um limite de 0.01 para o desvio padrao. Valores de
desvio padrao abaixo do limite indicam valores constantes das vazoes
de alimentagao e valores acima indicam a presenca de golfadas. Para
acusar a presenca de perturbacoes é necessario detectar valores acima
do limite para as duas vazoes de alimentagao. O ensaio foi realizado
com um periodo de amostragem de 10 segundos.

E apresentado na figura 4.10 o ensaio realizado com o detector de
perturbacoes. Nos dois primeiros graficos sao apresentadas a vazao de
agua e dleo na entrada do separador, no terceiro grafico é apresentada
a variavel de detecgao. Analisando a figura 4.10 é possivel verificar que
as golfadas comegam a ocorrer no tempo de aproximadamente 1000
segundos e o detector de perturbagoes acusa a existéncia das mesmas
no tempo de 1370 segundos. Existe um atraso de 370 segundos na
detecgao, porém nao é significativo se comparado com o periodo de
oscilagao da perturbagao. Isto se deve ao fato da utilizagao de uma
janela com um grande nimero de amostras.
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Figura 4.10: Vazdes de dgua e dleo e varidavel de detecgao

Foi realizado um segundo ensaio, apresentado na figura 4.11, para
verificar a robustez do detector na presenga de ruido nos sinais de vazao
estimados. E possivel verificar que nao houve alteragao no funciona-
mento do detector.
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4.6.1 Comentarios Finais

Neste capitulo foram discutidos aspectos tedricos de identificagao
de sistemas nao-lineares e sua aplicacao no controle NMPC de separa-
dores trifasicos. Também foi apresentado um modelo simplificado do
separador para realizar as predigdes no controlador PNMPC. Por 1l-
timo foram apresentadas ferramentas desenvolvidas com a finalidade de
auxiliar controladores MPC no tratamento de perturbagoes. No pré-
ximo capitulo serao apresentados os resultados dos ensaios realizados
com os controlador PNMPC utilizando as diferentes técnicas e modelos
até aqui discutidos.



Capitulo 5

Resultados de Simulacao

Nos capitulos anteriores foram discutidos modelos fenomenologi-
cos dos processos, técnicas de controle preditivo nao-linear e modelos
utilizados para predicao. Neste capitulo serao apresentados os resul-
tados de simulagao obtidos nos ensaios de controle. Os modelos apre-
sentados no capitulo 2 foram utilizados para a simulagao dos processos
enquanto os modelos do capitulo 4 foram utilizados para predigao no
controlador PNMPC. Foram realizados ensaios primeiramente s com o
separador trifasico e posteriormente com o sistema integrado incluindo
uma bateria de hidrociclones na saida de dgua do separador. Os dados
utilizados para a simulagao do modelo fenomenolégico do separador e
do hidrociclone se encontram no apéndice A. Os sinais das vazoes de
alimentacao utilizados nos ensaios de controle foram obtidos através de
uma simulagao no software Olga [39]. Primeiramente sdo apresenta-
dos os ensaios com a presenca de golfadas na entrada do separador e
posteriormente com vazoes de alimentacao com perturbagoes do tipo
degrau.

5.1 Controle do Separador Trifasico com a
presenca de Golfadas

Nesta secao serao apresentados os resultados obtidos nos ensaios
de controle do separador trifiasico. Sao apresentados resultados com o
controlador PNMPC utilizando o modelo de Hammerstein e o modelo
fenomenolégico simplificado como preditores. Para cada um dos pre-
ditores foram utilizadas duas configuracoes do controlador PNMPC.
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Sao elas: com restrigdes hard e soft e por zonas. Foi realizado um
ensaio de controle com o controlador PI por bandas desenvolvido por
[27], com o intuito de comparar o desempenho do controlador PNMPC
com o de um controlador que atualmente é utilizado em plataformas
da Petrobras.

5.1.1 Ensaio com PNMPC Hammerstein

A seguir serao apresentados os ensaios com o controlador PNMPC
utilizando o modelo de Hammerstein. Foi utilizado um periodo de
amostragem de 10 segundos para simular o processo e o controlador .
O sinal de controle calculado atua diretamente na abertura das valvulas
de adgua, Oleo e gas.

— Ensaio com PNMPC Hammerstein por Zonas

O primeiro ensaio de controle do separador trifasico foi realizado
utilizando a estratégia de controle PNMPC por Zonas. O ajuste dos
parametros do controlador é apresentado na tabela 5.1. O controle por
faixas foi aplicado somente aos niveis da dgua e do éleo, sendo que para
pressao foi utilizado setpoint fixo. O parametro a de todas as confi-
guragoes do controlador PNMPC foi ajustado com o valor 0, pois com
esse valor segundo [33], se obtém uma melhor rejeigao a perturbagoes.

Tabela 5.1: Parametros de Ajuste do Controlador

Parametro Valor
N [20; 20; 6]
Nu [15; 15; 2]
R [30; 1; 1]
Q [100000; 20000; 10000]
a [0; 0; 0]

E apresentada na figura 5.1 a resposta das varidveis de processo
com suas respectivas faixas. Na figura 5.2 sao apresentadas as vazoes
de alimentacao e as vazoes de saida.
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Figura 5.2: Vazdes e alimentacao e saida do separador

— Ensaio com PNMPC Hammerstein com Restricoes Hard e Soft

O segundo ensaio de controle do separador trifasico foi realizado
utilizando o controlador PNMPC com restrigoes hard e soft. O ajuste
dos parametros do controlador é apresentado na tabela 5.2. Foram
utilizadas restrigoes soft nas saidas e restri¢oes hard no incremento de
controle, na amplitude do sinal de controle e nas saidas.
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Tabela 5.2: Parametros de Ajuste do Controlador

Parametro Valor
N [20; 20; 6]
Nu [15; 15; 2]
R [30; 1; 1]
Q [100000; 20000; 10000]
a [0; 0; 0]

E apresentada na figura 5.3 a resposta das varidveis de processo
com seus respectivos setpoints e os limites impostos pelas restrigoes soft.
Na figura 5.4 sdo apresentadas as vazoes de alimentagao e as vazoes de

saida.
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Figura 5.3: Variaveis de Processo
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Figura 5.4: Vazoes e alimentacao e saida do separador

E possivel verificar nos graficos apresentados nesta secao que o
controlador PNMPC utilizando o modelo Hammerstein obteve um bom
desempenho nas duas configuragoes propostas. Nos dois ensaios a va-
zao de saida de agua sofreu uma consideravel redugao da oscilagao se
comparada com a vazao de alimentagao.

5.1.2 Ensaio com PNMPC Modelo Fenomenolégico

A seguir serao apresentados os ensaios com o controlador PNMPC
utilizando o modelo fenomenolégico simplificado como preditor. Como
o modelo de predicao possui como entradas as vazoes de saida ao invés
da abertura das vélvulas, o sinal de controle do controlador PNMPC
passa a ser um valor de vazao a ser implementado nas saidas do sepa-
rador. Foram utilizados trés controladores locais PI para implementar
estas vazoes.

Para a realizacao da predi¢ao como modelo fenomenolégico sim-
plificado é necessario o conhecimento das vazoes de alimentacao do
separador. Como estas nao podem ser medidas foi utilizado o estima-
dor de perturbagoes descrito no capitulo 4, que com base nos dados de
niveis, pressao e vazoes de saida infere os valores das vazoes de alimen-
tacao.

Com base nos valores estimados das perturbagoes é possivel consi-
derar uma acao feedforward do controlador. Essa acao pode ser imple-
mentada através dos valores das perturbacoes calculados no tempo .
No entanto, os valores futuros dos distiirbios podem ser disponibilizados
através do uso do preditor de perturbagoes descrito no capitulo 4 deste
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trabalho, sendo estas informagoes utilizadas pela lei de controle predi-
tivo para o calculo da sequéncia futura das acoes de controle. Neste
caso predigao das saidas é calculado usando o vetor de valores futuros
da acdo de controle Au e perturbacoes Aq:

Y = f(Au, Aq) (5.1)

e a relacao linearizada entre os valores futuros das entradas e o
vetor predicao é calculada usando o mesmo procedimento explicado no
capitulo 3.

Para a realizacao destes ensaios foi utilizado um periodo de amos-
tragem de 1 segundo para simular o processo, os controladores PI e o
estimador de perturbacoes e um periodo de 10 segundos para simular
o controlador PNMPC. O esquema de controle é apresentado no dia-
grama da figura 5.5. Os parametros dos controladores de vazao sao
apresentados na tabela 5.3. O ajuste destes controladores foi realizado
de forma que a vazao de setpoint calculada pelo controlador PNMPC
seja implementada antes do préximo cédlculo do setpoint, ou seja, em
menos de 10 segundos.
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W, s
- o B

Separador

PNMPC

W 1_¢
Lin e Estimador de
[ Perturbagdes

Figura 5.5: Esquema de controle do PNMPC com controle local de vazao

Tabela 5.3: Parametros de Ajuste do Controlador

Variaveis K. T
hw 20 1

hl 15 1

P 0,025 | 1

— Ensaio com PNMPC Modelo Fenomenolégico com Restrigoes Hard
e Soft
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O primeiro controlador testado foi o controlador PNMPC com

restrigoes. O ajuste dos parametros do controlador é apresentado na
tabela 5.4. Foram utilizadas restrigoes soft nas saidas e restri¢oes hard

no

incremento de controle, na amplitude do sinal de controle e nas

saidas.

Tabela 5.4: Parametros de Ajuste do Controlador

Parametro Valor
N [20; 20; 20]
Nu [5; 5; 5]
R [1; 1; 10]
Q [10000000; 100000; 100]
Prin 1; 105 1
Pras 1;10; 1
a [0; 0; 0]

E apresentada na figura 5.6 a resposta das variaveis de processo

com seus respectivos setpoints. Na figura 5.7 sdo apresentadas as vazoes

de

alimentacao e as vazoes de saida.
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Figura 5.6: Variaveis de Processo
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e alimentacgao e saida do separador

— Ensaio com PNMPC Modelo Fenomenolégico por Zonas

O segundo ensaio de controle foi realizado com o controlador
PNMPC por Zonas. O ajuste dos parametros do controlador é apre-
sentado na tabela 5.5. O controle por faixas foi aplicado somente aos
niveis da agua e do dleo, sendo que para pressao foi utilizado setpoint

fixo.

Tabela 5.5: Parametros de Ajuste do Controlador

Parametro Valor
N [20; 20; 20]
Nu [5; 5; 5]
R [5; 35 20]
0 [1000000; 100; 1]
a [0; 0; 0]

E apresentada na figura 5.8 a resposta das varidveis de processo
com suas respectivas faixas. Na figura 5.9 sao apresentadas as vazoes
de alimentacao e as vazoes de saida.
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Figura 5.9: Vazoes e alimentacao e saida do separador

E possivel verificar nos graficos apresentados nesta segao que o
controlador PNMPC utilizando o modelo fenomenoldgico simplificado
obteve bons resultados. Em uma primeira anélise comparando com os
resultados da segao anterior pode-se dizer que este controlador possibi-
litou uma vazao de saida de dgua mais contante, destacando principal-
mente o desempenho do controlador PNMPC por zonas.
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5.1.3 Ensaio com Controlador por Bandas

A seguir sao apresentados os resultados obtidos com o controlador
por bandas. Os aspectos tedricos deste controlador sdo apresentados
no apéndice C. O ajuste dos parametros do controlador é apresentado
na tabela 5.6. O controle por bandas foi aplicado somente aos niveis
da agua e do dleo, sendo que para pressao foi utilizado setpoint fixo.

Tabela 5.6: Parametros de Ajuste do Controlador

Dentro da Zona | Fora da Zona
Variaveis K. T; K, T;
hw 0,001 125 0,1 50
hl 0,01 125 0,02 50
p 0,03 50 0,03 50

E apresentada na figura 5.10 a resposta das varidveis de processo
com suas respectivas faixas. Na figura 5.11 sao apresentadas as vazoes
de alimentacao e as vazoes de saida.
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Como pode ser visto nas figuras apresentadas o controlador por
bandas proporcionou um certo amortecimento na vazao de saida de
dgua. Se comparado com o controlador PNMPC é possivel identifi-
car visualmente que este controlador se mostra inferior em termos de
amortecimento de oscilacoes. Uma andalise comparativa completa dos
resultados serd apresentada no item 5.1.4

5.1.4 Analise de Desempenho dos Controladores

A tabela 5.7 contém dados referentes as oscilagoes percentuais
das vazoes de entrada e saida do separador trifasico e a variancia das
vazoes de saida para cada ensaio de controle realizado. Nota-se tanto
nos resultados graficos como nos indices de desempenho, que em todos
ensaios as vazoes de entrada e saida de gas sao as mesmas. Isto ocorre
devido a preocupagao de manter a pressao constante no interior do
separador. Em contrapartida, diferentes resultados para as vazoes de
Oleo e agua foram obtidos com os diferentes controladores.
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Tabela 5.7: Indices de Desempenho

Controlador Vazao  Oscilacao (%) Variancia
Win 21,01 -
- Lin 15,29 -
Gin 32,45 -
Wout 4,57 1,2821-107%
PNMPC Hammerstein CR Lout 31,91 1,7867- 1076
Gout 32,45 2,4828 - 10~*
Wout 3,97 1,6559 - 1078
PNMPC Hammerstein Zona  Lout 30,70 1,5770 - 1076
Gout 32,45 2,0830 - 10~4
Wout 4,31 3,3260 - 1078
PNMPC CR Lout 32,61 2,6433-106
Gout 32,45 1,4379 -10~4
Wout 4,00 5,7803 -1077
PNMPC Zona Lout 31,00 2,5111 107
Gout 32,45 1,4590- 104
Wout 6,27 3,5313-1078
Bandas Lout 65,76 1,5216- 10
Gout 32,45 1,6118 - 104

E possivel verificar que entre os controladores preditivos o maior
amortecimento das oscilagoes na vazao de saida de dgua é obtido pelo
controlador PNMPC por zonas utilizando o modelo Hammerstein, ob-
tendo um amortecimento com um fator de 5,29 e uma variancia de
1,6559 - 1078, Porém o controlador preditivo que obteve a menor vari-
ancia da vazao de saida de agua foi o controlador PNMPC por zonas
utilizando o modelo fenomenolégico simplificado, com uma variancia de
5,7803 - 1072 e um amortecimento com um fator de 5, 25.

Analisando os resultados graficos obtidos com os dois controlado-
res é possivel verificar que a vazao de saida de dgua se mantém cons-
tante por um maior tempo com o segundo controlador, tendo variagoes
em degrau quando nivel de dgua sai para fora da zona. Porém como
primeiro controlador a vazao varia ao longo do tempo de uma forma
aproximadamente senoidal com pequena amplitude.

Levando em conta a andlises dos graficos, o fato do amortecimento
obtido com os dois controladores sao praticamente iguais e a variancia
obtida como segundo controlador é consideravelmente menor, escolheu-
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se o controlador PNMPC por zonas utilizando o modelo fenomenolégico
simplificado como controlador mais adequado para situagoes onde o
processo esteja sob a acao de golfadas.

Analisando os resultados graficos e os dados da tabela 5.7 nota-se
que existe uma amplificacdo das oscilagoes na vazao de saida de Oleo.
Este fato pode ser explicado analisando a equacao da variacao da al-
tura total na camara de separacao, tendo em vista que ha um aumento
da oscilagao das vazoes de entrada de 6leo e dgua e uma reducao da
oscilagao da vazao de saida de dgua devido ao controle aplicado, con-
sequentemente ocorre um aumento da vazao da chicana o que acarreta
uma perturbacao maior que a ocorrida na vazao de entrada de dleo.
Para obter o amortecimento desejado na vazao de saida de dgua é ne-
cessaria uma oscilagao do nivel da dgua, o que acarreta maior oscilagao
do nivel total de liquido na camara de separagao e consequentemente
aumenta a vazao da chicana.

E expressa nos trabalhos de ([8]; [40]; [13]; [36]) entre outros, a
preocupacgao com o amortecimento na vazao de saida de agua, uma vez
que esta alimenta a entrada dos hidrociclones e influencia diretamente
do comportamento dos mesmos. Se as perturbagoes forem repassadas
ao hidrociclones estes terao seu funcionamento comprometido do ponto
de vista da eficiéncia de separacao.

E apresentado em [28] um diagrama de uma planta trifdsica de
processamento primario de petrdleo. Nesta existe um separador bifé-
sico 6leo/géds em série com a saida de dleo do separador trifdsico. O
separador bifasico pode ser utilizado com filtro visando absorver estas
oscilagoes de forma a fornecer uma vazao constante ao tratador eletros-
tatico que esta em série.

5.2 Controle do Separador Trifasico com
perturbacoes do tipo degrau

Nesta segao serao apresentados os resultados obtidos nos ensaios
de controle do separador trifasico utilizando vazoes de alimentacao com
perturbacoes do tipo degrau. E importante analizar este tipo de situ-
acao, porque ao longo do tempo o regime de escoamento nos pocos e
risers podem alternar entre golfadas e mudancas em degrau nas va-
zoes alternando com periodos de regime permanente. Os ensaios serao
apresentados no mesmo formato da segao 5.1.
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5.2.1 Ensaio com PNMPC Hammerstein

A seguir serao apresentados os ensaios com o controlador PNMPC
utilizando o modelo de Hammerstein como preditor. Foi utilizado um
periodo de amostragem de 10 segundos para simular o processo e o con-
trolador . O sinal de controle calculado atua diretamente na abertura
das valvulas de agua, dleo e gas.

— Ensaio com PNMPC Hammerstein por Zonas

O primeiro ensaio de controle do separador trifasico foi realizado
utilizando a estratégia de controle PNMPC por Zonas. O ajuste dos
parametros do controlador é apresentado na tabela 5.8. O controle por
faixas foi aplicado somente aos niveis da dgua e do dleo, sendo que
para pressao foi utilizado setpoint fixo. Neste ensaio foi utilizada uma
largura da zona igual a zero de forma que o controlador funciona como
se utiliza-se um set point fixo.

Tabela 5.8: Parametros de Ajuste do Controlador

Parametro Valor
N [20; 20; 6]
Nu [15; 15; 2]
R [20; 1; 1]
Q [1000; 1000; 10000]
a [0; 0; 0]

E apresentada na figura 5.12 a resposta das varidveis de processo
com suas respectivas faixas. Na figura 5.13 sao apresentadas as vazoes
de alimentacao e as vazoes de saida.
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Figura 5.13: Vazdes e alimentagao e saida do separador

— Ensaio com PNMPC Hammerstein com Restrigoes Hard e Soft

O segundo ensaio de controle do separador trifasico foi realizado
utilizando o controlador PNMPC com restrigoes hard e soft. O ajuste
dos parametros do controlador é apresentado na tabela 5.9. Foram
utilizadas restrigoes soft nas saidas e restrigoes hard no incremento de
controle, na amplitude do sinal de controle e nas saidas.
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Tabela 5.9: Parametros de Ajuste do Controlador

Parametro Valor
N [20; 20; 6]
Nu [15; 15; 2]
R [2; 1; 2]
Q [1000; 1000; 10000]
a [0; 0; 0]

E apresentada na figura 5.14 a resposta das varidveis de processo

com seus respectivos setpoints e os limites impostos pelas restrigoes
soft. Na figura 5.15 s@o apresentadas as vazoes de alimentagao e as
vazoes de saida.
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Figura 5.15: Vazoes e alimentacao e saida do separador

E possivel verificar nos graficos apresentados nesta secao que o
controlador PNMPC utilizando o modelo Hammerstein obteve um bom
desempenho nas duas configuragoes propostas. Nos dois ensaios as va-
ridveis controladas sofreram certa oscilacao no momento em que ocor-
reu a perturbacao nas vazoes de alimentecao porém posteriomente essas
perturbacoes foram rejeitadas.

5.2.2 Ensaio com PNMPC Modelo Fenomenolégico

A seguir serao apresentados os ensaios com o controlador PNMPC
utilizando o modelo fenomenolégico simplificado como preditor. O prin-
cipio de funcionamento deste controlador foi apresentado no item 5.1.2.

— Ensaio com PNMPC Modelo Fenomenolégico com Restricoes Hard

e Soft

O primeiro controlador testado foi o controlador PNMPC com
restrigoes. O ajuste dos parametros do controlador é apresentado na
tabela 5.10. Foram utilizadas restricoes soft nas saidas e restrigoes
hard no incremento de controle, na amplitude do sinal de controle e
nas saidas.
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Tabela 5.10: Parametros de Ajuste do Controlador

Parametro Valor
N [20; 20; 20]
Nu [5; 5; 5]
R [20; 10; 10]
Q [1000; 100; 100]
Ponin [1; 10; 1]
Prax [1; 105 1]
a [0; 0; 0]

E apresentada na figura 5.16 a resposta das varidveis de processo
com seus respectivos setpoints. Na figura 5.7 sao apresentadas as vazoes
de alimentacao e as vazoes de saida.
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Figura 5.16: Varidveis de Processo



5.2. Controle do Separador Trifasico com perturbagoes do
tipo degrau 83

. 00136
5
© 0.0134

o 00132
S o013
00128
o | 1 1 1 L 1 | L

8
tempo (horas)

00172

5 _
3 o017 -

3 a
L] o e —

c g
£ 00166

00164

0.0162 L |
0 2 4

tempo (horas)

0.15,

°
2
T

Gin e Gout
° =

N
-

|

-
ol

8
tempo (horas)

Figura 5.17: Vazdes e alimentagao e saida do separador

— Ensaio com PNMPC Modelo Fenomenoldgico por Zonas

O segundo ensaio de controle foi realizado com o controlador
PNMPC por Zonas. O ajuste dos parametros do controlador é apre-
sentado na tabela 5.11. O controle por faixas foi aplicado somente aos
niveis da agua e do dleo, sendo que para pressao foi utilizado setpoint
fixo. Neste ensaio foi utilizada uma largura da zona igual a zero de
forma que o controlador funciona como se utiliza-se um set point fixo.

Tabela 5.11: Parametros de Ajuste do Controlador

Parametro Valor
N [20; 20; 20]
Nu [5; 55 5]
R [5; 3; 20]
Q [1000000; 100; 1]
a [0; 0; 0]

E apresentada na figura 5.18 a resposta das varidveis de processo
com suas respectivas faixas. Na figura 5.19 sao apresentadas as vazoes
de alimentacao e as vazoes de saida.
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Figura 5.19: Vazdes e alimentagao e saida do separador

E possivel verificar nos gréaficos apresentados nesta segao que o
controlador PNMPC utilizando o modelo fenomenoldgico simplificado
obteve bons resultados. Em uma primeira anélise comparando com os
resultados da segao anterior pode-se dizer que este controlador possibi-
litou um melhor comportamento em regime permanente rejeitando as
perturbacoes do tipo degrau nas variaveis controladas.
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5.2.3 Ensaio com Controlador por Bandas

A seguir sdo apresentados os resultados obtidos com o controlador
por bandas. O ajuste dos parametros do controlador é apresentado na
tabela 5.6. O controle por bandas foi aplicado somente aos niveis da
agua e do dleo, sendo que para pressao foi utilizado setpoint fixo.

E apresentada na figura 5.20 a resposta das varidveis de processo
com suas respectivas faixas. Na figura 5.21 sao apresentadas as vazoes
de alimentacao e as vazoes de saida.
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Como pode ser visto nas figuras apresentadas o controlador por
bandas controlou com dificuldades o processo de forma que a cada de-
grau aplicado nas vazoes de alimentacao a vazao de saida de dgua se
tornou mais oscilatéria, o que pode comprometer o funcionamento dos
processos a jusante. Porém as varidveis controladas nao excederam o
limite da banda. Uma andlise comparativa completa dos resultados
sera apresentada no item 5.2.4

5.2.4 Analise de Desempenho dos Controladores

A tabela 5.12 contém dados referentes a variancia das varidveis
controladas e a variancia das vazoes de saida para cada ensaio de con-
trole realizado.
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Tabela 5.12: Indices de Desempenho

Controlador Vazao Variancia

Wout  5,8616 - 10~8

PNMPC Hammerstein CR, Lout  6,2437-10~%
Gout  1,0873-107%

hw  6,2434-107°

hl 4,2830- 1074

p 6,1686 - 1073

Wout  5,6297-10%

PNMPC Hammerstein Zona  Lout  6,2395-10~8
Gout  8,2678-107°

hw  7,4913-1076

hl 7,5026 - 1076

p 5,8653 - 1073

Wout  6,1237-1078

PNMPC CR Lout  6,5308-1078
Gout  6,4893-107°

hw  6,3942-107°

hl 4,6847-1077

p 1,2264 - 1074

Wout  5,7255-10%

PNMPC Zona Lout 6,2849-10%
Gout  6,4872-107°

hw  5,9366- 106

hl 3,0549 - 1076

p 3,9230- 1076

Wout  7,9442 - 1078

Bandas Lout 1,1678-10~"
Gout  6,5061-10°

hw  4,5637-107%

hl 2,1461 - 1072

p 4,6473-107°

Analizando os resultados da tabela 5.12 é possivel verificar que o
controlador que apresenta melhor indice na vazao de saida de dgua é o
controlador PNMPC por zonas utilizando o modelo hammerstein, com
uma, variancia de 5,6297 - 1078, Por outro lado o controlador PNMPC
po Zonas utilizando o modelo fenomenolégico apresentou melhores re-
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sultados quanto a oscilagao no nivel da dgua, com uma variancia de
5,9366 - 107%. O segundo controlador obteve bons indices relativos a
vazao de saida de agua, isto significa que o controlador rejeitou as per-
turbagoes do tipo degrau nas vazoes de alimentacao e ao mesmo tempo
manteve uma boa separacao. O mesmo pode ser verificado nos graficos
apresentados.

Deve-se ressaltar que o controlador PI por bandas nao obteve
bons resultados neste ensaio por se tratar de um controlador conce-
bido para o amortecimento de oscilagoes do tipo golfada. Sua sintonia
lenta dentro da banda permite uma oscilagao por um longo periodo de
tempo quando ha uma mudanca na alimentagao do separador. Uma
possivel alternativa para melhorar o desempenho do controlar neste
caso seria diminuir a banda de forma a aproxima-lo de um controlador
com setpoint fixo e uma sintonia mais agressiva, como efetuado com o
controlador PNMPC por zonas utilizando o modelo fenomenolégico.

Quanto menor variancia nestes sinais, melhor é a separagao, uma
vez que o nivel de dgua se mantendo préximo ao setpoint e a vazao
de saida de dgua sendo constante, garantem que a distribuicao do vo-
lume das gotas de dleo dispersas na corrente aquosa que alimenta a
bateria de hidrociclones nao sofra alteracoes ao longo do tempo. Dessa
forma o controlador além de garantir o bom funcionamento do sepa-
rador também permite que os equipamentos a jusante funcionem de
forma adequada.

Levando em conta a andlises dos itens 5.1.4 e 5.2.4, escolheu-se
o controlador PNMPC por zonas utilizando o modelo fenomenoldgico
simplificado como controlador preditivo de melhor desempenho, e sera
testado com o sistema integrado (Separador + Hidrociclone).

5.3 Ensaio com Controlador PI por Ban-
das e PNMPC Modelo Fenomenolégico
por Zonas

E apresentado na figura 5.22 o esquema de controle proposto, ba-
seado no controlador PNMPC e nas estratégias de estimagao, predi¢ao
e detecgao de perturbagoes, utilizado para obter um controle flexivel
e eficiente para o separador. Como pode ser visto na figura o contro-
lador possui trés niveis. No nivel local, trés controladores PI escravos
sao usados para manipular as trés vdlvulas e manter os fluxos de saida
de agua, 6leo e gés nos valores do setpoint, definidos pelo controlador
mestre (PNMPC).
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O PNMPC, que opera no segundo nivel, minimiza uma fungao
objetivo que utiliza agoes feedback e feedforward. Finalmente, a funcao
objetivo a ser passada para o PNMPC é computada no terceiro nivel,
que decide se o controlador deve trabalhar com uma faixa estreita ou
larga nas especificacoes de controle. Este nivel supervisor utiliza um
detector de perturbagoes das vazoes de alimentacao para definir o modo
de operacao.

W, L, G

Zona

Supervisorio ——» PNMPC Separador
WerTh,

Detecgao de . h h

Perturbagéo A |P !

Detector Estimador

Figura 5.22: Esquema do PNMPC com controle supervisério

Dependendo do regime de funcionamento do poco ou do riser,
a vazao de fluido na entrada no separador pode ser estavel ou oscila-
tério. Para uma vazao de alimentacao constante a melhor opcao de
controle é exigir que as varidveis do processo sejam mantidas em uma
faixa estreita em torno de um setpoint fixo. Para uma vazao de fluido
oscilatoria um melhor resultado é obtido permitindo uma maior osci-
lacao das varidveis controladas em torno do ponto de operacao, de tal
forma que o separador funciona como um filtro para as perturbagoes.

O detector de perturbagao é uma ferramenta importante para a
implementagao da estratégia de controle. Portanto, a faixa em que é
permitida a variacao das varidveis controladas depende da amplitude
das oscilagoes na entrada do separador. Esta estratégia garante o me-
lhor desempenho de controle independentemente do regime de fluxo na
alimentacao do separador.

Foi realizado um ensaio com 38,88 horas de duragao onde na
primeira metade o separador de foi controlado com o controlador por
bandas, e a partir do tempo 19,44 horas até o fim, foi utilizada a
estratégia de controle proposta. Para obter um chaveamento suave
entre as duas estratégias de controle, entre os intervalos de tempo de
13,88 a 25,00 horas, foi aplicada uma vazao de alimentacao constante.
Entre os intervalos de 16,66 e 22,22 horas foi aplicado um degrau nas
vazoes de alimentagao. Os parametros dos controladores sao os mesmos
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apresentados nas tabelas 5.6, 5.5 e 5.11.

E apresentada na figura 5.23 a resposta das varidveis de processo
com suas respectivas faixas e setpoints. Na figura 5.24 sao apresentadas
as vazoes de alimentagao e as vazoes de saida.
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Figura 5.23: Varidveis de Processo
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Figura 5.24: Vazoes e alimentagao e saida do separador

Sao apresentados na tabela 5.13 dados referentes as oscilagoes
percentuais e variancia das vazoes de saida do separador trifasico para
cada controlador. O maior amortecimento das oscilagoes na vazao de
saida de dgua é obtido pelo controlador proposto com um fator de 7,29



5.3. Ensaio com Controlador PI por Bandas e PNMPC
Modelo Fenomenolégico por Zonas 91

contra 3, 34 do controlador por bandas. o controlador proposto também
apresentou uma menor variancia na mesma vazao. E possivel verificar
na figura 5.24 que, desde os instante 22,51 horas a vazao de saida de
agua permanece constante até que o final do teste, portanto, resultando
em 10, 82 horas de sem nenhuma oscilagao.

Tabela 5.13: Indices de Desempenho - Golfadas

Controlador Vazao  Oscilagao (%) Variancia
Wout 6,27 2.3366 - 108
Bandas Lout 65,76 1,5443 - 1076
Gout 32,45 1,5589 - 10~
Wout 2.83 2.5775-10 7
PNMPC Proposto  Lout 97.49 2.4778 - 106
Gout 32,45 1,3945 - 10~

Sao apresentados na tabela 5.14 a variancia da vazao das trés
saidas do separador trifasico para cada controlador. Esta tabela con-
tém informagoes do periodo do ensaio onde nao houve a presenca de
perturbacoes atuando no processo. Os indices expostos na tabela mos-
tram que o controlador proposto obteve melhores resultados do que o
controle por bandas, além disso, ele mantém as vazoes de saida mais
constantes e estabiliza as varidaveis de processo com menor tempo de
acomodagao, como pode ser observado na figura 5.23.

Tabela 5.14: Indices de Desempenho - Regime Permanente

Controlador Vazao Variancia
Wout  6,5992 - 108
Bandas Lout 1,7679-10"

Gout  2,4218-107°
Wout  2,1662 - 108
PNMPC Proposto  Lout  2,3254-1078
Gout  2,4137-107°

De acordo com os resultados da simulacao obtidos pode-se con-
cluir que o uso da estratégia proposta permite um melhor amorteci-
mento das perturbagoes do que outros controladores e também propor-
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ciona um melhor desempenho quando o processo opera em condicoes
estaveis.

5.4 Controle do Sistema Integrado (Sepa-
rador + Hidrociclone)

Nesta segao serao apresentados os resultados oriundos do ensaio
de controle com o sistema integrado (separador + hidrociclone). Foram
utilizados os mesmos controladores e sinais de vazao de alimentacao
do separador do ensaio da segao 5.3. Para predigao foram utilizados o
modelo fenomenoldgico simplificado do separador e um modelo estético
que relaciona a queda de pressao no overflow do hidrociclone com a
vazao de saida do overflow, vide equacao 2.48. A exemplo da secao
5.3, na primeira metade do ensaio o separador foi controlado com o
controlador por bandas, e a partir do tempo 19,44 horas até o fim, foi
utilizado o controlador PNMPC.

Os parametros do controlador por bandas s@o os mesmos apre-
sentados na tabela 5.6. Para o controlador PNMPC por zonas foram
utilizados os parametros das tabelas 5.5 e 5.11. Como o modelo da
diferenca de pressao no overflow do hidrociclone é um modelo estatico,
foram utilizados os mesmos valores para os horizontes de predicao e
controle sendo, N = Nu = 1.

Sao apresentados nas figuras 5.25, 5.26 e 5.27, respectivamente
a resposta das varidveis de processo, as vazoes de alimentacao e as
vazoes de saida do separador, e as eficiéncias e concentracao de éleo no
underflow do hidrociclone.
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Figura 5.27: Eficiéncias e concentragdo de 6leo no underflow do hidrociclone

Analisando os gréficos apresentados acima é possivel verificar que
apesar do controlador PNMPC fornecer uma vazao constante por longos
periodos de tempo para o hidrociclone, a eficiéncia de separacao deste
equipamento se torna mais oscilatéria que na metade do ensaio onde
atua o controle por bandas. Isso se deve ao fato que o controlador
PNMPC permite uma oscilacao do nivel de dgua do separador ao longo
de toda faixa, o que acarreta uma variacao na distribuicao de gotas na
saida do separador.

Na figura 5.28 sao apresentadas as distribui¢oes de gotas na saida
do separador em trés instantes de tempo. Nota-se que quando o nivel
estd proximo ao limite inferior da faixa (tempo de 29horas) aumenta
o volume de gotas de éleo na saida do separador, e quando ocorre a
situacao contraria, ou seja, nivel de agua préximo ao limite superior da
faixa o volume de gotas de dleo diminui (tempo de 35horas). Deve-se
ressaltar que para os trés instantes de tempo que foram apresentadas
as curvas de distribuicao de gotas a vazao de alimentacao é a mesma,
como pode ser visto na figura 5.26.
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Figura 5.28: Distribuicao das gotas na saida do separador trifasico

Com base na anélise realizada anteriormente conclui-se que o ideal
é assumir um compromisso entre a largura da faixa utilizada e o amor-
tecimento das oscilagoes na vazao de saida do separador. Dessa forma
acredita-se que é possivel chegar a um ponto onde nao haja uma varia-
¢ao significativa na distribuigao de gotas de éleo na entrada do hidroci-
clone e consequentemente a oscilagao das eficiéncias e concentragao de
6leo no underflow seja minima.

Foram realizados dois ensaios onde a largura da faixa de oscilagao
permitida para o nivel de dgua foi alterado de forma a verificar o efeito
na separacao do hidrociclone. Sao apresentados nas figuras 5.29, 5.30
e 5.31 os resultados graficos obtidos utilizando uma largura de faixa
igual a 0,2m.
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Figura 5.31: Eficiéncias e concentragao de 6leo no underflow do hidrociclone

Sao apresentados nas figuras 5.29, 5.30 e 5.31 os resultados grafi-
cos obtidos utilizando uma largura de faixa igual a 0, 1m.
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Figura 5.32: Varidveis de Processo
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Figura 5.34: Eficiéncias e concentragao de 6leo no underflow do hidrociclone

Analisando os resultados apresentados anteriormente é possivel
verificar que a medida que a largura da faixa é reduzida, diminui o
amortecimento das oscilagoes na vazao de saida de agua do separador,
porém reduz a oscilagao das eficiéncias de separacao do hidrociclone e
consequentemente da concentracao de éleo no underflow.

Acredita-se que uma solugao seja utilizar uma camada de otimi-
zagao superior que forneca ao controlador PNMPC a largura de faixa
que maximize a eficiéncia de separacao do hidrociclone. Porém realizar
uma otimizacao no modelo da eficiéncia do hidrociclone pode ser uma
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tarefa drdua uma vez que os calculos sao de grande complexidade.

Sao apresentados em [40] e [28] correlagoes que relacionam a va-
riacao da vazao de alimentagao e da razao de split no hidrociclone com
a eficiéncia de separacao. Porém essas correlagoes assumem uma curva
de distribuicao de gotas de éleo na entrada do hidrociclone constante.
Sugere-se para trabalhos futuros o desenvolvimento de uma correlagao
que relacione a variagao do nivel de dgua no separador, a vazao de
alimentacao do hidrociclone e a razao de split no mesmo com a eficién-
cia de separacao. Acredita-se que com uma equacao simplificada que
possua estas caracteristicas seja possivel implementar a camada de oti-
mizacao proposta. Uma outra alternativa a ser estudada é a variacao
do split de forma a compensar os efeitos de variacao da distribuicao de
gotas na entrada do hidrociclone.

5.4.1 Comentarios Finais

Neste capitulo foram apresentados os resultados dos ensaios de
controle realizados em um primeiro momento somente com o separador
e posteriormente com o sistema integrado. Foi realizada uma analise
comparativa entre os controladores visando apontar o que obteve me-
lhor desempenho. Foram constatados problemas referentes a oscilagao
da eficiéncia de separagao do hidrociclone e propostas para resolucao
deste foram apresentadas. No préximo capitulo serao abordados aspec-
tos tedricos e aplicacao do controlador PI com sintonia via MPC por
Zonas.
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Capitulo 6

Controlador PI com
sintonia via MPC por
Zonas

No capitulo anterior foram apresentados os resultados obtidos com
os controladores PNMPC e PI por bandas. No presente capitulo se-
rao apresentados os principios tedricos do controlador PI com sintonia
via MPC por zonas e experimentos praticos aplicados ao controle do
separador trifasico. Este controlador foi concebido com o intuito de
proporcionar as mesmas caracteristicas do controle MPC por zonas a
um controlador PI, desse modo é possivel obter um controlador simples
e eficiente.

6.1 Fundamentacao Tedrica

Serd apresentado nesta secao o procedimento de sintonia do con-
trolador PI utilizando o procedimento de otimizacao de um controlador
MPC por zonas. De acordo com [24], é possivel obter a sintonia de con-
troladores classicos através do preditor utilizado pelo algoritmo GPC.
A ordem do controlador estd diretamente ligada a ordem do modelo
utilizado, assim, para um modelo de primeira ordem o controlador re-
sultante é um PI.

Para realizar este procedimento é necessario um modelo linear.
Porém no controle por zonas, é permitido que o processo funcione den-
tro de uma faixa, ao invés de um 1inico ponto de equilibrio. Neste caso
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o mais apropriado é a utilizagao de um modelo nao linear que pode
representar melhor o processo em toda sua faixa de funcionamento.
Como visto o controlador PNMPC realiza o procedimento de lineari-
zacao do modelo nao linear a cada periodo de amostragem. Em uma
tentativa de adicionar as caracteristicas do controlador PNMPC por
Zonas ao controlador PI, serao utilizados trés modelos linearizados nos
limites superiores e inferiores da zona e num ponto intermediario entre
os limites da zona.

De acordo com o apéndice B, o modelo linearizado simplificado
do separador trifdsico é descrito por

hw KSH 0 0 Wout
hl = 0 % 0 Lout (6 1)
p 0 0 Ksg Gout

S

sendo que o valor dos ganhos das fungoes de transferéncias podem
variar de acordo com o ponto de equilibrio onde ocorre a linearizacao.

O controle por zonas ¢é utilizado somente no nivel de dgua e dleo,
sendo que a pressao ¢ mantida constante por um controlador PI de
setpoint fixo. O desenvolvimento matematico para a sintonia do con-
trolador PI via MPC sera demonstrado apenas para uma das fungoes
de transferéncia da matriz de transferéncia apresentada na equagao 6.1.

Assume-se que o processo é descrito pela seguinte funcao de trans-
feréncia

K
G(s) = = (6.2)
Discretizando tem-se
G(z) = Kaz™! (6.3)
2= 1—271 ’

Como o controlador GPC utiliza o modelo CARIMA, entao o
modelo é reescrito

T(="Me(t)

Az Yy(t) = B(zfl)z*du(t —-1)+ D 1)A

(6.4)

onde A =1 — 271 d é o atraso de transporte e e(t) é um ruido
branco. Os polinémios T'(z7!) e D(271) representam a caracteristica
estocastica do ruido e como sao dificeis de serem estimados na pratica,
é comum utilizar T'(271) = 1 e D(271) = 1. Neste caso a equagao 6.4
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pode ser reescrita como

A(z"Yy(t) = B(z"Y2"%Au(t — 1) + e(t) (6.5)

onde A(z7') = AA(z~"). Para o modelo da equacdo 6.3 temos
Az =(1-2YY1-2Y)=1-22""1422 Bz)=K;=b e
d=0.

As predigoes podem ser obtidas resolvendo seguinte equagao Di-
ofantina

1=AG"YE;(z"Y) 4+ 2_;F;(z7Y) (6.6)
onde Ej(z_l) possui o grau j — 1 e I} (27 1) possui o grau na.
Resolvendo recursivamente a Diofantina N vezes, onde N é o

horizonte de predigao, obtém-se

gt + 1)¢) Au(t) Au(t —1)
g(t + 2|t) Au(t+1) Au(t —2)
: = . +H . +
it + Nt) Au(t + N — 1) Au(t — nb)
(6.7)
g(tlt)
gt —1[t)
(t — nal)

onde G, H e S sao matrizes constantes com dimensoes N x N,
N xnbe N xna+ 1. Como no modelo da equagao 6.5 tem-se nb = 0,
as predi¢oes nao dependem dos valores passados de Au e H = 0.

De acordo com [24] a func@o objetivo a ser minimizada é descrita
por

J = (Gu+ Sy1 — w)" Qs (Gu + Sy1 — w) + u"Qxu (6.8)
onde @s e @) sao matrizes de ponderagao diagonais com os ele-
mentos d(j) e A(j) respectivamente.

Minimizando J em relagao a u, tem-se

MUZP0y1+P2U) (69)
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onde M = GTQsG + Qy e P, = GTQs sao de dimensio N x N e
Py = —GT(Q;S possui dimensdo N x nb.

Em um algoritmo de receding horizon é calculado somente o valor
de Au(t), e se m é a primeira linha da matriz M !, Au(t) é dado por

Au(t) = mPyy; + mPow (6.10)

onde mPy = [ly1lys ... lynat1] € mPy = [fifa... fn]. Os coefici-
entes ly e f sao fungao de a;, b;, N, d; e A;.

Segundo [24] a funca@o de transferéncia discreta do controlador PI
é dada por

Clyn +lyoz!

1—271
O controlador da equagao 6.11 pode ser representado pela seguinte
equacgao a diferencas

C(z) = (6.11)

u(k) = u(k — 1) + qoe(k) + qre(k — 1) (6.12)

onde go = —ly1 e 1 = —lyo.

No controle MPC por zonas a matriz de ponderacao Q)5 € zerada
se a variavel controlada esta dentro da faixa e assume um valor ajustado
se a variavel controlada sai para fora da faixa. O efeito obtido com esta
técnica é que dentro da faixa o controle fica ”livre”, ou seja, em malha
aberta e permite a oscilagao da variavel controlada. Fora da faixa o
controlador pondera o erro sendo que o setpoint é o limite da faixa,
nessa situacao o controle é feito em malha fechada.

Este conceito pode ser traduzido para a sintonia do controlador
PI, sendo que para o modelo linearizado dentro da faixa a matriz de
ponderacao Qs é zerada, logo M = @y, Po =0 e Py = 0, o que implica
nos coeficientes ly; = ly, = 0 e a equacao 6.12 é reescrita como

u(k) =u(k —1) (6.13)

Nota-se que na equagao 6.13 nao é considerado o erro entre a
varidavel de processo e um setpoint. Enquanto a variavel controlada
estiver dentro da faixa o controle sera constante e igual ao valor anterior,
0 que consiste em operar o processo em malha aberta.

Para os dois modelos linearizados nos limites superiores e inferi-
ores da faixa, o controlador obtido é o mesmo da equacao 6.12. Neste
caso o controle é realizado em malha fechada da mesma forma que o
MPC por zonas. Para implementar esta estratégia de controle se faz
necessario um controle supervisério que monitora o valor da variavel
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controlada e determina qual das agoes de controle deve ser aplicada.

6.2 Ensaio com PI com sintonia via MPC
por Zonas

A seguir sao apresentados os resultados obtidos no ensaio reali-
zado utilizando o controlador PI com sintonia via MPC por zonas. O
ajuste dos parametros do controlador é apresentado na tabela 6.1. Para
a sintonia dos parametros do controlador foram utilizados os mesmos
horizontes e ponderagdes do controlador PNMPC por zonas (tabela 5.5
do capitulo 5). Esta técnica de controle foi aplicada somente aos niveis
da agua e do dleo, sendo que para pressao foi utilizado um controlador
PI com setpoint fixo.

Tabela 6.1: Parametros de Ajuste do Controlador

Varidveis qo q
Dentro da Zona
hw 0 0
hl 0 0
P 0.124366 —0.062195

Limite superior da Zona
hw 0.018277 —0.017027
hl 0.218717 —0.135130
p 0.124366 —0.062195

Limite Inferior da Zona
hw 0.022873 —0.017027
hl 0.182294 —0.107990
) 0.124366 —0.062195

E apresentada na figura 6.1 a resposta das varidveis de processo
com suas respectivas faixas. Na figura 6.2 sao apresentadas as vazoes
de alimentacao e as vazoes de saida.
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Figura 6.2: Vazoes e alimentacao e saida do separador

A tabela 6.2 contém dados referentes as oscilagdes percentuais das
vazoes de entrada e saida do separador trifasico e a variancia das vazoes
de saida para cada ensaio de controle realizado. Foram utilizados os
mesmos sinais das secao 5.1 para as vazoes de alimentacao do separador
trifasico.
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Tabela 6.2: Indices de Desempenho

Controlador ~ Vazdo Oscilagao (%) Variancia
Win 21,01 -
- Lin 15,29 -
Gin 32,45 -
Wout 3,74 1,4793-1010
PI via MPC Lout 36,06 2,2177-106
Gout 32,45 2,3666 - 10~*
Wout 4,00 5,7803 - 10~
PNMPC Zona Lout 31,00 2,5111-1076
Gout 32,45 1,4590 - 104
Wout 6,27 3,5313-1078
Bandas Lout 65,76 1,5216 - 10~
Gout 32,45 1,6118- 1074

Através dos dados apresentados na tabela 6.2 é possivel verificar
que o controlador PI com sintonia via NMPC por zonas obteve &ti-
mos resultados com amortecimento das oscilagbes com um fator de 5,6
e uma variancia de 1,4793 - 107'°. Se comparado com os resultados
dos controladores apresentados no item 5.1.4, pode-se afirmar que este
foi o controlador que obteve melhor desempenho no amortecimento de
oscilagoes de carga.

A principal vantagem deste controlador é o fato de ser de facil
implementagao, uma vez que nao exige otimizacao online, e pode ser
implementado em dispositivos programéveis como um CLP. A desvan-
tagem deste controlador é que este nao trata o problema de controle
através de uma estratégia multivaridavel e nao utiliza as restrigoes fisicas
do processo. O controlador PI com sintonia via MPC por zonas pode
ser uma alternativa ao controlador PNMPC por zonas em situacoes
onde o poder computacional seja limitado.

6.3 Comentarios Finais

Neste capitulo foi discutido o desenvolvimento matematico do
controlador PI com sintonia via MPC por zonas. Foi realizado um
ensaio de simulacao onde o controlador foi aplicado ao separador trifa-
sico com o objetivo de amortecer as oscilagoes de carga. Os resultados
dos ensaios de controle se mostraram promissores e os indices de de-
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sempenho obtidos foram melhores que os dos controladores do capitulo
anterior. O desenvolvimento deste controlador é uma das principais
contribuicoes deste trabalho e mostra um grande potencial para sua
aplicacao na industria do petréleo, uma vez que é de facil implementa-
¢ao e baixo custo computacional.



Capitulo 7

Conclusao

Este trabalho aborda o estudo e o controle de processos de se-
paracao trifisica e tratamento de Agua presentes em uma plataforma
de producao de petréleo. Este processo é composto por um separador
trifasico e uma bateria de hidrociclones conectada na saida de agua
do separador. Foram desenvolvidas duas estratégias de controle, sendo
a primeira baseada no controlador pratico preditivo nao-linear conhe-
cido como PNMPC. Este controlador se difere de outros controladores
preditivos nao lineares pelo fato de realizar a linearizacao do sistema in-
dependentemente do ponto de equilibrio. Foram abordados os métodos
para utilizacao de restricoes hard e soft em controladores preditivos,
bem como a implementagao do controle por zonas. Dois tipos de mo-
delos de predigao nao-lineares foram estudados, sendo eles o modelo
Hammerstein e um modelo fenomenolégico simplificado do separador.
Algumas ferramentas foram desenvolvidas com a finalidade de melhorar
o tratamento das perturbacoes pelo controlador PNMPC, sendo elas o
estimador de perturbacoes, o preditor de perturbacoes e o detector de
perturbagoes. A segunda estratégia de controle utilizada neste trabalho
consiste de um conjunto de controladores PI com sintonia via MPC, a
qual é de grande simplicidade de implementagao.

Foram realizados ensaios de simulacao visando avaliar o desempe-
nho dos controladores com o sistema operando sob o regime de golfadas
e perturbacoes do tipo degrau na alimentagao. Os resultados obtidos
foram comparados com o controlador PI por bandas que é atualmente
utilizado pela Petrobras para o amortecimento de oscilacoes de carga.
Verificou-se em ambos ensaios que o controlador PNMPC por zonas
utilizando o modelo fenomenolégico obteve os melhores resultados.
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As principais contribuicoes deste trabalho serao relacionadas a
seguir:

e Aplicagao de controle preditivo nao linear ao controle do separa-
dor trifdsico e hidrociclone;

e Identificacao de modelos Hammerstein do separador;
e Desenvolvimento do estimador de perturbacgoes;

e Desenvolvimento do controlador PI com sintonia via MPC por
zonas.

Com relacao a utilizacao do controlador PNMPC no controle de
separadores e hidrociclones deve-se destacar que nao existe na litera-
tura registros da aplicagao de um controlador preditivo nao-linear a este
problema. Este controlador apresentou bons resultados nas diferentes
configuragoes propostas o que torna grande candidato a sua aplicacao
no meio industrial. A identificacdo do modelo de Hammerstein além
de contribuir na implementacao do controlador PNMPC se mostra ino-
vadora, uma vez que na literatura sao somente encontrados modelos
caixa preta lineares do separador. O desenvolvimento do estimador de
perturbacoes possibilitou a utilizagao dos valores estimados das vazoes
de alimentacao pelo controlador PNMPC, uma vez que essas grandezas
nao podem ser medidas separadamente. Com o uso do estimador foram
obtidos os melhores resultados de forma a melhorar o tratamento das
perturbacoes pelo controlador PNMPC. Uma grande contribuicao deste
trabalho é o desenvolvimento do controlador PI com sintonia via MPC
por zonas, o qual teve por objetivo agregar as caracteristicas do con-
trole MPC por zonas a um controlador PI. Dessa forma foram obtidos
Otimos resultados referentes ao amortecimento de oscilagoes, compara-
veis aos do controlador PNMPC e superiores aos do controlador PI por
bandas. Uma vantagem deste controlador é a simplicidade de imple-
mentacao podendo ser facilmente programado em dispositivos como os
CLP’s, o que o torna forte candidato a aplicacoes praticas e substituto
do controlador PI por bandas.

Como contribuicao para o estudo de controle avancado de pro-
cessos de separacao em plataformas de petréleo, este trabalho gerou as
seguintes publicagoes:

e P. R. C. Mendes, R. L. Carvalho and J. E. Normey-Rico. Non-
linear predictive control applied to load oscillations damping in
a three phase separator. Rio Pipeline Conference & Exposition,
2011, Rio de Janeiro/RJ - Brasil;
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e P. R. C. Mendes, J. E. Normey-Rico, A. Plucenio and R. L. Car-
valho. Disturbance Estimator based Non Linear MPC of a Three
Phase Separator. International Symposium on Advanced Control
of Chemical Processes, 2012, Simgapore. (aceito para publicacao)

e P. R. C. Mendes, J. E. Normey-Rico, A. Plucenio. Controle PI
com sintonia via MPC por zonas. XIX Congresso Brasileiro de
Automaética, 2012, Brasil. (submetido)

7.1 Diretrizes para Trabalhos Futuros

Os Processos de separagao estudados neste trabalho representam
somente uma parte dos equipamentos existentes em plataformas de
petrdleo. Existe muito trabalho a ser realizado na area de modelagem
fenomenoldgica dos processos envolvidos na separagao e tratamento de
dgua, 6leo e gas. Pensando nisto, elaborou-se uma lista de possiveis
temas de pesquisa a serem realizadas futuramente com o objetivo de
estudar melhor o comportamento dos processos de uma plataforma de
producao de petréleo, simuld los em ambiente computacional e estudar
técnicas de controle eficientes.

e Testar o desempenho do controlador PNMPC perante a um sis-
tema mais realistico de tratamento de dgua apresentado em [40].
Este sistema é composta pelo separador trifdsico e por trés tipos
diferentes de hidrociclones, o BOW (Bulk Oil-Water Cyclone), o
PDC (Pre Deoiler Cyclone) e o De-oiler.

e Avancar nos estudos de modelagem fenomenolégica tentando adi-
cionar ao modelo do separador trifasico os efeitos causados pelo
fenomeno de flashing. Dessa forma pode-se determinar a por-
centagem de gés que sai juntamente com a vazao de dleo e a
quantidade de dleo dispersa na vazao de saida de gds. Com esse
céalculo sera possivel acoplar mais vasos separadores em série, pos-
sibilitando simular um esquema de separacao em trés etapas.

e Acoplar o conjunto separador bifasico e tratador eletrostatico na
saida de 6leo do separador trifdsico e efetuar seu controle.

e Desenvolver uma correlagao que relacione a variacao do nivel de
agua no separador com a vazao de alimentagao, a razao de split
e a eficiéncia de separagao do hidrociclone.
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Realizar ensaios com uma camada de otimizagao que forneca a
largura de faixa ou set-point de split para o controlador PNMPC.

Realizar ensaios com a presenga de ruido nas varidveis controladas
para verificar a robustez do estimador de perturbagoes perante a
presenca de ruidos.

Avaliar o desempenho dos controladores propostos com os indices
apresentados nos trabalhos de [12] e [49].

Utilizar os métodos de deteccao de estado estaciondrio apresen-
tados em ([19], [20] e [21]), e comparar seu desempenho com o
detector de perturbagoes proposto neste trabalho.

Comparar o desempenho dos controladores propostos com o con-
trolador apresentado em [4] e [3].



Apéndice A

Parametros de
Simulacao

Separador Trifasico

Dimensoes do separador:
Ces = 4,4m

Coy=1,0m

D=1,8m

henic = 0,867m

Cchic =0,9m

hplaca = 0,0017m
B=1,4m

Cplaca = 4, 2m

Parametros fisico-quimicos:
T = 360K

MWg=16,48

pw = 965kg/m3

p1 = 855kg/m3

d, = 0,855
dw = 0,965
dy =16,4/29

v = 855kg f/m?
Yo = 965kg f/m?
p = 0,001kg/m/s
w = 0,0171kg/m/s
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A. Parametros de Simulacao

Pjus = 1; Okgf/ch
Pcomp = 8; 5k:gf/cm2

Dados das valvulas:
CUmagt = 44,43
CVmazw = 36,70
CUmazg = 74,05

Sw =0,5
Sl:O,5
54 =20,5

Condigoes na alimentacao:
BSW =0,1

TOG =0,13

Win = 0,0133m3/s

Lin = 0,0167m3/s

Gin = 0,1300m>/s

Dp50 = IOO,U/ITL

par = 3

Condigoes iniciais:

hy = 0,9143m
he = 0,4976m
h; = 0,4931m

Vi fies = 0,0228m?
Vi fuwes = 0,0002m>
walcl = 0, 0040m3
p = 12kgf/cm?

Hidrociclone

Dimensoes do hidrociclone:

Rc=0,0175m
a=0,0015m
L=1,337Tm
rela = 0,35

Parametros fisico-quimicos:

pw = 965kg/m?>
p1 = 855kg/m3
d, = 0,855
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dy = 0,965
tw = 0,001kg/m/s

Outros parametros:

ftr=20,4
a1 =780
as = 50000

Valvulas de controle:

CUmazo = 13 85
CUmazu =45
S =0,5

Sy =0,9

Pressoes:
Po=1,0kgf/cm?
Pu=1,0kgf/cm?
AP, = 3,5kgf/cm?
AP, = 3,5kgf/cm?
Py = 10kgf/cm?

Valor desejado de R:

Rsp = 2,5
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Apéndice B

Linearizacao do Modelo
Simplificado do
Separador

Aseguir serao apresentados os passos para a linearizacao do mo-
delo simplificado do separador trifasico. O modelo linearizado é im-
portante para a sintonia do controlador PI com sintonia via MPC por
zonas apresentado no capitulo 6. Como apresentado no item 4.3, o mo-

delo fenomenoldgico do separador trifasico é constituido pelas equagoes
(B.1), (B.2), (B.3) e (B.4).

dht Win + LG - Lweir - Wout

—_— = B.l
dt 2-Clos - V/hi - (D — hy) (B.1)
dhw WML - W(Jut
= = B.2
dt h 2-Cls - \/hw - (D — hy) (B-2)
dh Lweir - Lou
—r == t (B.3)
dt 2:Cep /- (D—h)
dp (Gzn + Wzn + Lin - Gout - Wout - Lout) -p
—_— = . B.4
ar = I Vi~ Vi — Vs By

Para utilizagao na sintonia do controlador PI com sintonia via
MPC por zonas é nessessario somente um modelo linear que relacione
as trés entradas do processo, no caso as vazoes de saida, com as trés
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saidas do processo. Este modelo é representado na equacao B.5.

hw G11 0 0 Wout
hol=] 0 Gw 0 | | Low (B.5)
D Ga1 Gz Gss Gout

Nota-se na matriz de transferéncia que o sistema possui acopla-
mento somente entre as trés entradas com a pressao no separador.
Como as vazoes de saida de dgua e 6leo sao utilizadas é utilizada para
controlar respectivamente os niveis de dgua e 6leo, a tnica entrada dis-
ponivel para controlar a pressao é a vazao de saida de gas. Portanto
para fins de sintonia do controlador pode-se admitir uma simplificacao
no sistema linearizado como apresentado na equacao B.6.

hw Gll 0 0 Wout
Mol =] 0 Gao 0 |-| Low (B.6)
p 0 0 G33 Gout

B.1 Linearizacao do Balanco de Agua no
Separador

Nota-se que a equagao B.2 apresenta trés varidveis dinamicas, ou
seja, que variam com o tempo (Wi,, Wy, hy). Como sé interessa
um modelo que relacione a entrada com a saida é somente necesséario
derivar a equagao B.2 em relacao a (Wyyt, hy). Assim tem-se:

dfy ! (B.7)
dWout 2 Ccs : \/m .
df _ —((D—2-hy )'(Win_Wout)) (B.8)

dhy 4 Coy - \/(hwy - (D — hayp))?

A expansao da equacao em série de Taylor é dada por:

dhLIN dfl

dhay

LIN _ F df1

: hw*h_w B.
e awv. ( ) (B.9)

N (Wout - W;ut) +

Definindo a equagao em varidveis desvio com relagao a um estado
estaciondrio:
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Bi e dh

= : -h, B.10
fl dWout out dhw w ( )
Separando as varidveis:
!’ d ’ d U
oW dh (B.11)

S dhy Y AW

A fim de simplificar a notac¢ao, omitiu-se o simbolo (), porém as varia-
veis continuam em desvio em relagao ao estado estacionario. Aplicando
a transformada de Laplace tem-se:

d d,
B () - 8 — hu(s) - % - deiut Wt (8) (B.12)
Rearranjando os termos em forma de fungoes de transferéncia:
dfy
G = dW“;]fl (B.13)
57 dn,

Ao substituir os valores de equilibrio na equagao B.13, sendo que é
realizada a suposi¢ao que W;, = W, tem-se que o termo do denomi-

nador ;hju é zerado, o que implica na seguinte funcao de transferéncia:
K
Gy = 2L (B.14)
S
onde
d -1
K h (B.15)

T MWt 2-Coy -/l (D — hig)

B.2 Linearizacao do Balanco de Oleo no
Separador

Da mesma forma como realizado na secao anterior a equacao B.3
serd diferenciada em relacdo a (Loyt, hy). Assim tem-se:

dfs 1

Lout B 2.-Cy - \/m (B.16)
dfs _ (Lowt = Lweir) - (D —2- ) (B.17)

dhi  4-Cy- /(- (D — )
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A expansao da equagao em série de Taylor definida em varidveis
desvio com relagao a um estado estacionario é dada por:

’ df2 ’ de ’

22 p = L B.1

f2 dhl h’l dLout out ( 8)
Aplicando a transformada de Laplace tem-se:
dfa df2

hi(s)-s—h 22— - Lou B.19
((5) 5= h(s) - 52 = 7= Lowi(s) (8.19)

Rearranjando os termos em forma de funcoes de transferéncia:

S

Gagy = out B.20
s+ %21 ( )

Supondo L;, = L,y+ no equilibrio resulta a equacao B.20 é sim-
plificada como:

Gog = —= (B.21)
onde

dfa -1

Lout - 2'Ccl~\/hl'(D7hl)

Ky = (B.22)

B.3 Linearizagao do Balango de Gas no Se-
parador

De forma andloga das segoes anteriores a equagao B.4 serd dife-
renciada em relacao a (Goyt, p). Assim tem-se:

dfs P
= B.2
dGout Vrcl + ‘/cs - ‘/t ( 3)

% _ (Gln + Win + LG - Gout - Wout - Lout) (B 24)
dp Vi— Ve — Ves ' '

A expansao da equagao em série de Taylor definida em variaveis
desvio com relagao a um estado estacionario é dada por:

Codfs o dfs
f3 dp p = dGout Gout

(B.25)
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Aplicando a transformada de Laplace tem-se:
~pls)- P = A1
dp dGout

Rearranjando os termos em forma de func¢ées de transferéncia:

p(s) - s - Gout(8) (B.26)

e
Gag = —ous (B.27)
s+ d;:i/pdt

Supondo G;,, = G,y no equilibrio resulta a equacao B.27 é sim-
plificada como:

K-
Gz = % (B.28)

onde

dfs P
= = B.29
dGout Vcl + ‘/cs - V;t ( )

K33

B.4 Modelo Linearizado

O modelo linearizado completo é apresentado na equagao B.30.

hw Ksn 0 0 Wout
hl = 0 Kszz 0 Lout (BSO)
p 0 0 Kas Gout
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Apéndice C
Controle PI por Bandas

O controle por bandas, sugerido por [27], tem a caracteristica
principal de levar em conta que os separadores de operagao sofrem
continuas mudangas de estratégia, sendo alinhados diferentes pocos se-
gundo as conveniéncias do momento. Dessa forma as vazoes de carga
mudam permanentemente e isso requer mudangas no valor desejado do
sistema. Nessa proposta usa-se uma forma de inferir as perturbagoes
baseadas nos movimentos da valvula de controle. Segue uma andlise
preliminar desse controlador por bandas.

O modelo utilizado é

dv
E = an - Qout (C]-)

sendo Q);, a vazao de alimentacao e Q¢ a vazao de saida. Através
da equacao da valvula obtén-se Qo

Qout = U~ ¢y - VAP (02)

Este modelo nao considera o peso da coluna de liquido para um
vaso (o que faz sentido em vasos sob pressao)

dh
C~D'E:Qm7u~cq,~\/AP (C.3)
E argumentado, corretamente, que a vazao de saida deve ser igual
ao valor médio da vazao de entrada. Como esta ndo é medida, tem que
ser inferida. Essa inferéncia é feita através do préprio modelo, baseado
nas medidas do nivel e da vazao de saida.
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~ dh™
an:C‘DW—’_QZLt (C4)

O valor médio é calculado ao longo de um certo periodo de tempo,
que neste caso é considerado o periodo com que acontecem as golfadas.
Calculando a transformada de Laplace da equacao resultante tem-se
que o valor desejado (setpoint) de um controlador que determina a
vazao de saida do vaso é dado por

4.5 = S ey s +

_e—Ts
- U= gmi(s) (C5)

T.s " Yout

Considerando que se consegue um controle perfeito

put(8) = Qou(s) = u(s) - ¢, - VAP (C.6)

out

Substituindo na equacao C.5, gera-se uma lei de controle que de-
pende apenas da medicao de nivel.

u(s)-c,- VAP = @'(1—€_TS)'hm(8)+

_ e—Ts
- e Quas) (©7)

T.s “Wout

Adota-se um controlador proporcional ao nivel em substituigao
ao primeiro termo da equacao C.7 o que, em termos praticos, implica
em corrigir as diferencas entre ot € Qi por um valor proporcional
ao acumulo de liquido no separador e nao mais pela derivada do nivel
[27]. A lei de controle passa a ser

_ e—Ts
u(e) = Ko )~ (@) + 2D e (o)
Isolando-se u(s), tem-se
() = Koo 2 i) —h7(s)]  (C9)

T-s—1+eTs

Desta forma, valores altos de K propiciam menor filtragem do
sinal de entrada (maior flutuacao na vazao de saida). Por outro lado,
os limites da banda sao ultrapassados com menor frequéncia.

Uma simplificacdo a mais e possivel utilizando-se a aproximagao
de Padé:

s 2T s

R (C.10)
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Substituindo (C.10) em (C.9) leva a equagao de um controle pro-
porcional e integral em (C.11).

T-s 2
— 2 K. (14— C.11
T-s—1+4+eTs ( +T'5) ( )

Neste caso, o tempo integral T% é T/2. FEsta aproximacao dd
bons resultados e simplifica muito a implementagao, uma vez que se
pode utilizar o controlador de nivel PID, existente em todas as plantas.
E importante ter em mente que neste caso nao se deve limitar a integral
(reset wind-up) e sua janela de atuacao deve ser igual ao periodo T'.

Portanto, o sistema de controle é acrescentado de uma acao hie-
rarquicamente superior que enquanto o nivel estiver dentro da banda a
sintonia do PI ¢ ajustada de forma a permitir a oscilagao do nivel den-
tro da banda. Quando o nivel do vaso ultrapassa os limites da banda,
é assumida uma sintonia mais drastica para o controlador PI, que se
encarrega de levar o sistema ao seu valor desejado, dentro da banda.
A sintonia do PI, quando o nivel estd dentro da banda, é realizada de
forma que a vazao de saida seja a média dos valores da golfada na va-
zao de alimentac@o e os parametros devem ser ajustados de forma que
Ke=KeTi=T/2.

K.
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