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Abstract: We propose a simplified economic predictive controller (EMPC) for supervisory
control of an oil producing well. The proposed controller uses a gradient-based methodology
to approximate an economic function. We change the controller to depend on a disturbance
estimator and input/output data. Finally, we test this linear EMPC in a scenario considering
disturbances and noise. The proposed controller always tends to the optimal economic point.

Resumo: Propomos um controlador preditivo econémico simplificado (EMPC) para controle
supervisério de um pogo produtor de petréleo. O controlador proposto usa uma metodologia
baseada em gradiente para aproximar a funcdo econdémica. Nés alteramos o controle para
depender de um estimador de distiirbios e de dados de entrada/saida. Finalmente, testamos
este EMPC linear em um cenario considerando disturbios e ruido. O controlador proposto tende

sempre para o ponto étimo econdémico.
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1. INTRODUCAO

A produgao na industria de petréleo e gas envolve a to-
mada de multiplas decisoes que afetam tanto a produgao
quanto o custo da operagao. Geralmente, essas decisoes
sao tomadas em diferentes escalas de tempo para atender
a objetivos de curto, médio e longo prazo (Foss, 2012). Em
termos gerais, o objetivo da producao inclui a maximizagao
do lucro respeitando as condigoes operacionais. Este obje-
tivo é chamado de Otimizacao Didria da Produgao (DPO).

Esse DPO é, muitas vezes, dividido em camadas que com-
poem o chamado controle hierdrquico (Engell, 2007). A
primeira camada, para Otimizacao em Tempo Real (RTO),
é baseada principalmente em modelos de estado estacio-
nério representados por equacoes altamente nao lineares
(Campos et al., 2015), que calcula as pontos estaciondrios
que maximizardo o objetivo econémico. Além desta, uma
camada de controle superviséria é usada para rastrear as
referéncias fornecidas pelo RTO, levando em consideracao
as restrigoes e interacbes entre as diferentes malhas de
controle (Shamaki and Odloak, 2020). Esta camada, que
pode utilizar um Controlador Preditivo baseado em Mo-
delo (MPC), resolve um problema de otimizacéo baseado
em um modelo dindmico simplificado.

A desvantagem da abordagem hierdrquica é que a comu-
nicagao entre as camadas pode ser inconsistente, princi-
palmente devido a incompatibilidade de modelo entre o
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RTO e o MPC. Isso é especialmente problemético em
um processo com medigoes muito afetadas pelo ruido,
comportamento instdvel (Eikrem et al., 2004), inversoes
de sinal de ganho (Miyoshi et al., 2018), etc. Além disso,
o critério econémico do processo pode variar, seja devido
a flutuagoes de mercado (Rao, 2013) ou a variagoes nos
disturbios ou nas restri¢bes (Ferramosca et al., 2014).

Portanto, para aumentar a lucratividade, tem havido uma
tendéncia, pelo menos na literatura académica, para uma
integracao mais préxima do controle de processo e da oti-
mizacgao econdmica do mesmo. Para enfrentar alguns dos
desafios apresentados anteriormente, técnicas avancadas
como MPC econémico (EMPC) e MPC néo linear econé-
mico (ENMPC) foram desenvolvidas. Observe entretanto
que o ENMPC requer a resolugao de um problema de
otimizacao dinamica nao linear, o que para sistemas de
grande porte ainda é bastante problemédtica e nao ade-
quada para aplicagbes em tempo real (Aguiar et al., 2015;
Codas et al., 2016).

Portanto, o presente trabalho propoe usar uma abordagem
economica baseada no trabalho de Limon et al. (2013), que
adiciona uma aproximacao da funcao de custo econémica
do RTO no MPC para integrar o controle do processo e
a otimizacao econdmica. Além disso, escolhemos utilizar
um EMPC com modelo linear como forma de manter o
custo computacional adequado ao tempo de amostragem
do processo.
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Note que grande parte da literatura atual utiliza aborda-
gens de EMPC considerando que os estados do sistema es-
tao disponiveis para medicao, o que nao é realista em uma
rede de producao offshore. De fato, a maioria dos MPCs
na industria de gas e petrdleo utilizam apenas dados de
entrada e saida (Campos et al., 2013; Plucenio et al., 2017).
Assim, qualquer modelo de espago de estados minimo que
represente tal processo terd estados indisponiveis ou sem
significado fisico.

Portanto, propomos um EMPC, doravante denominado
EMPC-Realinhado, que utiliza um modelo em espaco de
estados que necessita apenas de informagoes de entrada
e safida (modelo Realinhado). Consequentemente, nao é
necessario projetar um observador de estados. Por fim,
também aplicamos o controlador proposto em uma con-
figuragao realista. Assumimos medigdes de saida ruidosas
e também que os estados nao estao disponiveis para medi-
Gao.

As principais contribuigoes deste artigo sao: (i) propor uma
abordagem de MPC econdmico sem utilizar informagoes
dos estados no modelo; (ii) propor um controlador que uti-
liza uma funcao econémica aproximada que nao necessita
dos estados; (iii) propor um estimador estatico simplificado
para os distirbios; (iv) testar este controlador em um
cendario pratico baseado em modelos dinamicos disponiveis
na literatura juntamente com distirbios nao medidos e
medigoes ruidosas.

O restante deste trabalho estd estruturado da seguinte
forma: a proxima secdo apresenta o modelo do pogo de
producao usado neste artigo e o problema econdémico
a ser resolvido. A secdo 3 apresenta o estimador de
disturbio desenvolvido e como aplicd-lo na pratica. A
seguir, na segao 4, discutimos o controlador utilizado
e o modelo adaptado para o mesmo. Os resultados da
simulacao e algumas discussoes sobre nosso estudo de caso
sao apresentados na secao 5. Finalmente, concluimos o
trabalho na secao 6.

2. POCO DE PETROLEO UTILIZANDO GAS-LIFT

Na producao de petrdleo offshore, quando a pressdo do
reservatorio é alta, o fluido multifdsico flui facilmente pelos
dutos até a superficie. A medida que o poco amadurece
durante sua vida 1til, a pressao do reservatorio diminui.
Para manter a producao em alta, técnicas de elevacao
artificial podem ser aplicadas (Thomas, 2001).

Uma dessas técnicas é o gas-lift. A Figura 1 mostra a
estrutura geral do pogo onde gés pressurizado é injetado
no fundo do tubo de produgao para fornecer energia ao
fluido multifasico. Note que o método de elevacao a gas é
uma tecnologia amplamente utilizada (Hari et al., 2022)
e é um método de elevacao artificial muito importante no
Brasil (de Freitas Bezerra et al., 2020).

2.1 Modelo Matemdtico

O modelo matematico do pogo de petrdleo é baseado no
desenvolvido em Krishnamoorthy et al. (2019). Emprega
simples balancos de massa e cédlculos intermediarios de
pressao e vazao. Assim, o modelo é simples de usar em
aplicagoes de controle.
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Figura 1. Poco de petréleo usando gas-Iift.

As equagobes dinamicas do pogo sao dadas por:

(1a)
(1b)
(1c)
onde mgy, ¢ a massa de gds no anular do poco; mg; e
My S0 as massas totais de gas e liquido no tubo de
producao do pocgo; wg é a vazao de injecdao de gas lift;
Wi, € a vazao de gds sendo injetada do anular para a
tubulagao; w,, é a vazao de gas saindo do reservatorio;
Wro € a vazao de 6leo saindo do reservatério; e wyg € Wy,
sao as vazoes de gas e 6leo produzidos no pogo. As equacoes
algébricas utilizadas para os calculos das vazoes, pressoes
e densidades do sistema sao mostradas no Apéndice A.

Mga = Wyl — Wiy
Mgt = Wiy + Wrg — Wpg
Mot = Wro — Wpo

2.2 O Problema Economico

Conforme explanado anteriormente, este trabalho tem
como foco utilizar um EMPC simplificado para integrar o
RTO no MPC. Primeiramente, apresentamos o problema
economico estacionario (problema RTO) usualmente utili-
zado para este modelo:

mjn ( — $owio + $glwgl> (2a)

sujeito a
0= f(z,u,d) (2b)
y = h(z,u,d) (2¢)
Umin < U < Umaz (2d)
Ymin <Y < Ymaz (26)

onde p = [$,, $4] sdo os pardametros econoémicos represen-
tando o prego do dleo e o custo da injecao de gas, r =
[Mga, Mgt, Mor)T € R™ 830 os estados, u = [wy] € R™ a
entrada do sistema.

Neste trabalho, consideramos que a pressao do anular e a
pressao na cabeca do pogo estao disponiveis para medicao
e sdo as safdas do processo (y = [pai, pwn] € RY). Ademais,
consideramos variagoes no valor da razao entre gés e dleo
do reservatério como distirbio do processo (d = [GOR] €
R™). Consideramos que a planta tem n = 3 estados,
m = 1 entradas, [ = 2 saidas, e nd = 1 disturbios.
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Assim, nosso objetivo é maximizar a producao de Oleo,
minimizando os custos de injecdo de gds. Além disso, as
equagoes (2b-2c¢) representam o modelo estético a ser utili-
zado pelo otimizador. O conjunto de equacoes diferenciais
nao lineares (1) é dado por f(z,u,d) e o mapeamento de
saida h(z,u, d) é linear em relacao aos estados. As equagoes
(2e-2d) sdo restrigdes operacionais nas saidas e entradas.

Ademais, consideramos que temos acesso as vazoes de géas
(wpg) € 6leo (wp,) produzidos no poco. Entretanto, assu-
mimos que estas vazoes estao disponiveis apenas depois da
separagao gés-6leo (processo a jusante do pogo), que é um
processo demorado e portanto estas nao estao disponiveis
na mesma escala de tempo do nosso controlador. Note que
temos uma Unica varidvel manipulada (v = wgy;), pois nao
é possivel atuar na valvula de produgao deste poco, visto
que ela nao foi projetada para este fim e sua substituicao
pode ser bastante cara (Simoes Neto and Secchi, 2017).

Assim, nota-se que o problema econémico depende expli-
citamente dos estados da planta. Na préxima subsecao
simplificaremos este problema de forma a nao utilizé-los.

2.8 Simplificacao da Func¢do Custo por Curvas Estaticas

Primeiramente, note que diferentes parametros e condigoes
operacionais afetam o sistema de forma diversa. Assim,
analisamos as curvas estdticas do sistema para verificar
a relagao entre injegao de gas, GOR e produgao de 6leo.
A Figura 2a mostra a relacdo custo por injecdo de gas
para diferentes GOR. Nota-se que o custo tende a diminuir
até certo ponto com o aumento de injecao de gas, mas
depois passa a crescer. A Figura 2b mostra o motivo disso.
Nota-se que a produgao de petréleo primeiro aumenta
rapidamente e depois comeca a cair. Isso ocorre pois a
queda de pressao hidrostatica no tubo de produgao nao
consegue compensar o aumento da perda por atrito devido
ao aumento da massa de gas. Perceba também que o ponto

Custo Vazdo de petréleo
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(a) Curva Custo x controle (b) Curva 6leo x controle

Figura 2. Curvas estaticas para diferentes GOR.

vermelho na Figura 2a representa o ponto étimo da fungao
custo, e este muda de posicao para diferentes disturbios.
Os pontos em ciano representam o local em que a produgao
de 6leo é maxima. Entretanto, como neste problema temos
valores de $, = 1 e $§, = 0.25, este ponto nao é o ideal
pois ha um gasto maior com elevagao.

Por fim, ¢ importante notar que cada par (wy, GOR)
produz uma saida unica. Assim, podemos representar a
curva estatica do custo do sistema (Figura 2a) com uma
fungao C, = f.(u,d), onde C, é o custo e f. é um modelo
spline substituto (Grimstad et al., 2016) que s6 depende
das entradas e do distirbio. O modelo de spline consiste
em polindmios de quarta ordem por partes, suaves o
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suficiente (duas vezes diferencidveis) para serem utilizados
para encontrar os pontos de operacao 6timos para cada
cendrio de perturbagao.

Portanto, nao precisamos dos estados do sistema e di-
minuimos a complexidade do problema de otimizacao. O
objetivo é facilitar a resolugao do problema na camada de
supervisao.

O proximo passo é empregar a fungdo econémica simpli-
ficada f. dentro do MPC para aproximar a camada RTO
da camada superviséria. Para tanto, é necessario estimar
o valor do GOR, e é isto que faremos na proxima secao.

3. DESENVOLVIMENTO DO ESTIMADOR DA
RAZAO GAS-OLEO NO RESERVATORIO

7

Para um controle eficiente é importante que saibamos o
que esta acontecendo no reservatoério. Segundo Foss et al.
(2018), a dindmica do reservatério é significativamente
mais lenta do que o restante do sistema. Portanto, para
este trabalho, para estimar o distirbio utilizaremos um
modelo estatico que relaciona as vazoes de gas e liquido
que entram e saem do pogo, dado por:

g = Wt + ®)
Wpo = Wro

Além disso, podemos tirar vantagem do fato que as vari-
acoes do reservatdrio sao lentas para utilizarmos as medi-
¢oes de vazodes (wpo, Wpg) Na saida do separador e construir
o estimador apresentado na Figura 3. Note que em uma
situagao real o MPC nao receberia o valor do distirbio
atualizado em todas as amostragens. Entretanto, essa atu-
alizacao seria em escala de tempo menor do que o RTO.

|

+ Controle A A
WWee Pl GOR} Estimador Wee

Figura 3. Diagrama de blocos do estimador de GOR.

O estimador em malha fechada da Figura 3 utiliza as equa-
¢oes do modelo do sistema, aplicando a Equagao (A.1f)
no sistema (3), para estimar a vazao de gds produzido,
resultado em:

Wpg = Wq + (GOR “Wpo) (4)

onde 1, ¢ a estimagio da vazdo de gés produzido e GOR
é a estimagao de GOR.

O valor estimado é comparado com o valor medido na
saida do separador e o erro de estimacao alimenta um
controlador PI discreto com valor de ganho proporcional de
K, = 5¢73 e tempo integrativo de T; = 5. Este PI conserta

o erro de estimacdo e, = wpy — Wpy alterando GOR. O
controle PI para estimacao é lento, pois as variagoes em
GOR sao lentas.

De posse deste tltimo valor, podemos mostrar como cons-
truimos o MPC utilizado neste artigo.
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4. EMPC SIMPLIFICADO COM BASE NA
ADAPTACAO DE GRADIENTE

Nesta secao apresentamos o controlador que integra a
camada economica e de controle supervisorio, mas antes

apresentamos a forma do modelo linear a ser utilizado pelo
MPC.

4.1 Representagao em Espaco de Estados Realinhado

O modelo em espago de estados realinhado utilizado aqui
é uma representacao que necessita apenas de dados de en-
trada/saida. Para simplificagdo da explanacao, considera~
se que o sistema nao possui atrasos e nao consideramos
explicitamente o modelo do distirbio. Assim, considere um
modelo por equagoes a diferencas

na nb
y(k) +ZA1‘ y(k —i) = ZBi u(k — 1) (5)

onde y e u continuam sendo as saidas e entradas do
sistema; na é o nimero de polos do sistema; e nb o niimero
de zeros. Note que o modelo realinhado, e suas variagoes
j& se provaram eficazes conforme Taylor et al. (2000),
Maciejowski (2002).

A partir de (5) pode-se escrever as matrizes em espaco de
estado do sistema como sendo

[ _Al e _Anafl _Ana BQ N Bnbfl Bnb
n - 0; 0 Oixm -+ Oixm Oixm
0 - 0; 0 Oixm - Oixm Oixm
A= 0 --- I 0 Oixm -+ Oixm Oixm
0m><l Om><l Omxl Om Om Om
0m><l Omxl O7n><l Im Om Om
_Om><l Omx1 Omxt Op -+ I, Om ]
. (6)
B=[B 0}, -+ 0 L}, 0F, -+ 0] (7)
C=1[1,0, -+ 0 Orsxm Oixcrmn =+ Oxm | (8)

com
Tr = [2y, 2]
zy =[y(k)" y(k = 1)" . y(k —na+1)7)"
xy = [ulk — )7 u(k —2)" ... u(k —nb+1)T]7"
sendo z, os novos estados do modelo realinhado, z, os

estados relacionados com as saidas do sistema e x, 0s
estados relacionados com as entradas do sistema.

O modelo realinhado a ser usado pelo EMPC assume a
forma de um sistema discreto, linear e invariante no tempo
descrito por:

mr(k + 1) = AIT(k) + Bu(k)7 y(k) = er(k) (9)

4.2 FEstratégia baseada em gradiente para EMPC

Neste artigo, adotamos a abordagem de controle de ca-
mada tnica proposta em Limon et al. (2013), que aproxima
o custo f. por uma aproximacao baseada em gradiente.

Para isso, o custo f. e as fungoes de restricao devem ser
convexos e a solugao 6tima para o problema RTO deve ser
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Unica e estacionaria. Além disso, a fungao modelo f deve
ser diferencidavel e seus gradientes em relagao aos estados
e entradas sao continuos de Lipschitz.

Foram realizadas simulagoes para testar estas condicoes
no sistema sob estudo tendo como ponto de partida os
trabalhos de Matias and Jéschke (2019); Jahanshahi et al.
(2020). Portanto, consideramos que todas as condigoes
exigidas sao validas sem realizar uma andalise matematica
profunda.

Assim, podemos considerar que um ponto vidvel adequado
(e, ue) estd disponivel para calcular uma aproximacao de
fe tal como Alamo et al. (2014)

fc(ua dap) <fe (uea dap) +Vaufe (uevdvp)T (u - Ue) +
Bl — e
2 e

(10)
onde p,, é uma constante de Lipschitz (Vergara-Dietrich
et al., 2020).

Portanto, podemos montar uma funcao custo para o MPC
de rastreamento adicionando uma parte econémica (Fer-
ramosca et al., 2014)

N—1

5 4 , 2

In (2rdopou) = 3 (lan() = 2 (N = DIIG +

j=0

. 2 ’l
(i) = u(N = DII% ) + fe (ued,p) +
N

Ve (terdp) [u(N = 1) —uc] +

pu 2

P (N = 1) = e

(11)

onde @ e R sdo matrizes de ponderacao apropriadas, N é
o horizonte, e d é o distirbio estimado.

Portanto, o problema de otimizagao a ser resolvido pelo
MPC de uma camada é

min JN (xT7 d7p7 U, Ts, us)
U, Ts,Us

(12a)
sujeito a
z,(0) = z,-(k) (
l‘r(]+1):A,’L‘T(j)+Bu(]) VjEHo;N71 (12(}
z(N) =z,(N - 1) (
Umin < U < Umaz (
Ymin S Yy S Ymax (12f

Observe que a referéncia para o termo de rastreamento do
MPC é simplesmente qualquer ponto de equilibrio viavel
no final do horizonte. Assim, a restricdo terminal (12d) é
relaxada para evitar problemas de factibilidade conforme
discutido em Limon et al. (2008). Além disso, conforme
sugerido em Vergara-Dietrich et al. (2020), o algoritmo
de controle é inspirado pelo método de otimizacao de
Newton: a aproximagao do ponto de controle adequado u,
em k + 1 é o controle terminal 6timo do ultimo problema

de otimizacio w(N — 1) no instante k.

Conforme discutido por Limon et al. (2013), se d é variavel
no tempo, sua evolugao deve ser lenta o suficiente para
evitar uma possivel perda de factibilidade. Este é o caso
no problema deste trabalho.
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Como esperamos medigoes ruidosas, também implemen-
tamos um filtro simples de primeira ordem nas saidas do
sistema. Assim, temos que yyiitro(k) = a Yrittro(k — 1) +
(1-a) y(k), com a =0.9.

Nota 1. Como desconhecemos as caracteristicas do reser-
vatério e temos poucas varidveis para medicao, nao inclui-
mos o distirbio no modelo. Ou seja, um erro causado pela
discrepancia modelo planta é esperado.

Nota 2. O trabalho original considera que um alvo ade-
quado z € escolhido para calcular a aproximagao de da
fungao econdémica. Esse alvo deve ser uma solugao factivel
do RTO, ou seja, Ymin < 2z < ¥Ymaz- Neste trabalho,
aproximamos o custo utilizando informacoes das entradas
(escolhendo um u,. adequado) e ndo das saidas.

A proxima secdo mostra os resultados do controlador
proposto.

5. RESULTADOS

Nesta segao, validamos a estratégia proposta na rede apre-
sentada na Sec¢do 4. Para simular as Equagbes Ordinérias,
utilizamos o Matlab. Os problemas de otimizagao foram
resolvidos usando o opti stack (Andersson et al., 2019)
do CasADi como parser e o Ipopt (Wichter and Biegler,
2006) como solver.

A simulacao dura vinte e uma horas e é perturbada duas
vezes. O sistema é iniciado em estado estacionario. No
tempo t = 10 h, o GOR do pogo muda lentamente de
0.1 para 0.11. Ademais, no tempo ¢ = 20.5 h ocorre a
perturbacao final com GOR variando lentamente rumo ao
valor de 0.12.

Primeiramente, como tempo de assentamento do sistema
em malha aberta é aproximadamente de 1 hora, esco-
lhemos N = 60 com um tempo de amostragem de 60
segundos. Consideramos as matrizes de rastreamento R =
6e=%I;, Q = 6e°I,, onde I, representa a matriz identi-
dade de dimensao n, e p, = 50. A vazao de gas-lift deve
ser mantida entre 0.1 kg/s e 8 kg/s (0.1 < wy < 8). As
matrizes @) e R recebem valores pequenos como forma de
manter a parte economica da fungao custo relevante.

O primeiro subplot da Figura 4 mostra as estimativas do
GOR em comparacao com os valores reais. As medigoes do
sistema estao sempre sujeitas a um ruido aleatério gaus-
siano branco de amplitude +1. Observe que o estimador
proposto na secao 3 é capaz de estimar o disturbio mesmo
quando este muda. Com esses resultados, o estimador pode
atualizar o controlador com dados confidveis.

O segundo subplot da Figura 4 mostra a resposta da
malha fechada do controlador comparada com o 6timo.
Primeiramente, nota-se que o filtro funciona de maneira
relativamente adequada visto que os ruidos quase nao sao
percebidos no sistema de controle. Ademais, nota se que
mesmo sem informagoes relacionadas com os estados do
sistema, e mesmo sem as referéncias passadas pelo RTO,
o controle ainda leva o sistema rumo ao ponto Stimo.
Observe que na parte final da simulacao, nao é possivel
alcancar o ponto 6timo, ou seja, temos uma pequena
perda em estado estacionario. Isso se deve principalmente
ao fato de estarmos utilizando um modelo linear sem
representagao do disturbio.
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Figura 4. Resposta em malha fechada do estimador e do
controle.

Note que variagoes no GOR afetam a funcao econémica do
problema, o que acarreta uma reagao do controlador. A Fi-
gura 5 mostra que o custo do sistema sujeito ao controlador
proposto sempre fica rente ao custo estacionario esperado.
Também podemos observar que a perda econdémica devido
ao erro de modelo é minima nessa situacao.

391 Custo do Controlador

3915

Custo [\$/s |

3925

3935 I I I I I I

Figura 5. Comparagao do custo 6timo e custo do sistema
em malha fechada.

6. CONCLUSAO

O EMPC proposto foi capaz de conduzir o processo rumo
a condicao 6tima de operagao mesmo sem informagoes dos
estados do sistema, sempre cumprindo com as restrigoes.
Para tanto, atualizamos o MPC com estimagoes do distir-
bio do sistema e o alimentamos apenas com dados de en-
trada/saida. A fungéo econémica estdtica é aproximada de
forma a achar o custo étimo de posse apenas das entradas
e disturbios. Neste trabalho, investigamos a eficacia dessa
técnica em um cenério considerando distirbios e ruidos
de medigao. Os resultados mostram que o EMPC parece
ser adequado para este tipo de planta. Trabalhos futuros
incluem comparar o controlador com outros disponiveis na
literatura, melhorar sua sintonia, considerar o disturbio no
modelo do mesmo e verificar a aplicabilidade do estimador
de disttrbios quando existirem varios pocos alimentando
o separador.
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Fundamentos de engenharia de

Apéndice A. EQUACOES ALGEBRICAS DO POCO

As vazoes mdssicas sao calculadas por:

Wiy = Civ \/pamax(o;pa - pwi) (Ala)

Wpe = Opc\/pwma'r(o;pwh - ps) (Alb)
mgt

L — Al

Wrg mgt + mot b (A-le)
mot

L Ald

O mgt + mot “r ( )

Wro = PI x (pr - pbh) (Ale)
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Wyg = GOR X (wy,) (A.1f)

onde Cj, e Cp. sao os coeficientes das vélvulas de injegéo
e de producao, respectivamente. p, é a densidade do gés
no anular e p,, é a densidade da mistura de fluidos na
tubulacao. p, é a pressao anular, p,,; € a pressao no ponto
de injecao do gas lift, p,p € a pressao na cabeca do pogo,
ps € a pressao do separador, p, é a pressao do reservatorio
e ppr € a pressao do fundo do pogo. GOR é a relacao
gés/6leo do reservatério e PI é o indice de produtividade
do reservatorio.

A densidade do gés no anular e da mistura no tubo de
produgao sao dadas por:

_ Pa My Mgt + Mot — PoAbh Lbn

Pa = RTa ) Pw = LwAw

onde M, é o peso molecular do gas, R é a constante do
gas, T, é a temperatura no anular e p, é a densidade do
6leo no reservatorio. Ly, € App 880 0 comprimento e a area
da secao transversal do pogo abaixo do ponto de injecao.
L., e A, sdo o comprimento e a area da secao transversal
do pogo acima do ponto de injecao.

(A.2)

As pressoes sao calculadas por:

RT, gL,

Pa = (vaa + Va )mga (A3a)
RT, Mgt

wh — A.3b
Per =1, (LwAw+LbhAbh—7*/;Zt> (A-3b)
Pwi = Pwh + ﬁ(mot + mge — PoLbhAbh)Hw + Afm‘c,t
(A.3c)
Pbh = Dwi + pLngh (A3d)

onde L, e A, sdo o comprimento e a &rea da secao
transversal do anular, Hyh e H,, sao a altura vertical da
tubulagao do pogo abaixo e acima do ponto de injegao. Ty,
é a temperatura no poco e g é a constante de gravidade.
Afric, estd relacionado com a queda de pressao por atrito
no modelo, e é dado por:

128,Uloilewpc
ﬂ-D:}u (mgt + mot)pthwpo

Afric,t =
(A.4)

onde i, € a viscosidade do éleo e D,, é o diametro
da tubulagdo. A equagdo (A.4) é baseada na equagdo de
Darcy-Weisbach para regime de fluxo laminar.
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