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Resumo da Dissertagao apresentada a Escola de Minas/UFOP e ao ITV como parte dos

requisitos necesséarios para a obtengao do grau de Mestre em Ciéncias (M.Sc.)

CONTROLE PREDITIVO POR MODELO DE UM CIRCUITO SIMULADO DE
REMOAGEM DE MINERIO DE FERRO

Lucas Andery Reis

Abril /2018

Orientadores: Thiago Antonio Melo Euzébio

Paulo Henrique Vieira Magalhaes

Nessa dissertagao, é abordada a aplica¢ao de Controle Preditivo por Modelo (MPC) em
um circuito de remoagem com o objetivo de melhorar seu controle de granulometria. Para
o estudo, uma linha do circuito industrial de remoagem da Samarco ¢ simulada utilizando-
se um software industrial de simulagao de processos. Sao abordados os principais conceitos
do MPC, sendo apresentado o desenvolvimento do Controle por Matriz Dinamica (DMC),
em uma camada supervisoria, aplicado ao processo simulado. As variaveis percentual de
solidos no moinho, carga circulante, granulometria do produto final e nivel da caixa da
descarga do moinho sao as variaveis controladas pelo DMC e os setpoints remotos dos
controladores PID existentes no processo sao as variaveis manipuladas pelo DMC. Para
o desenvolvimento, foi utilizada uma plataforma de testes hardware-in-the-loop que per-
mite integrar o processo simulado com o sistema de controle distribuido (DCS) da usina
de beneficiamento mineral para a programacao do algoritmo de controle. Para a ava-
liacao do desempenho do processo sao aplicados distirbios, comuns na planta industrial,
na alimentagao do circuito de remoagem e sao apresentados os resultados do processo
sendo controlado por apenas controladores PID e por controlador MPC em uma camada

supervisoria.

Palavras-chave: Controle Preditivo por Modelo, Otimizacao de Processos, Processo

de Remoagem, Processo de Mineragcao.
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Abstract of Dissertation presented to Escola de Minas/UFOP and ITV as a partial
fulfillment of the requirements for the degree of Master of Science (M.Sc.)

MODEL PREDICTIVE CONTROL OF A SIMULATED IRON ORE REGRINDING
CIRCUIT

Lucas Andery Reis

April/2018

Advisors: Thiago Antonio Melo Euzébio

Paulo Henrique Vieira Magalhaes

In this dissertation, the application of Model Predictive Control (MPC) in a regrinding
circuit is approached in order to improve its granulometry control. For the study, a
line of the industrial regrinding circuit of Samarco is simulated using industrial process
simulation software. The main concepts of MPC are discussed, and the development of
Dynamic Matrix Control (DMC) in a supervisory layer, applied to the simulated process, is
presented. The mill solids concentration, circulating load, particle size of the final product
and the level of the mill discharge sump are the controlled variables by the DMC and the
remote setpoints of the PID controllers, existing in the process, are the manipulated
variables by the DMC. For development, a hardware-in-the-loop testing platform was
used to integrate the simulated process with the distributed control system (DCS) of the
mineral processing plant for the control algorithm programming. In order to evaluate
process performance, disturbances, common to the industrial plant, are applied to the
regrinding process feed and the results of the process are presented being controlled by

only PID controllers and MPC controller in a supervisory layer.

Keywords: Model Predictive Control, Process Optimization, Regrinding Process,

Mining Process.
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Capitulo 1

Introducao

1.1 Contexto

No processamento mineral, a moagem esta inserida no processo de cominuicao e é res-
ponsavel pela reducao das particulas por meio da combinagao de impacto, compressao e
abrasao, a um tamanho adequado a liberagao do mineral a ser concentrado nos processos
subsequentes.

Os circuitos de moagem sao etapas de alto custo e alto consumo de energia (DONDA[2003)
e, portanto, o estudo de sistemas de controle para este processo é muito importante. O
controle ineficiente desse circuito contribui para a moagem em excesso do material, o que
também provoca o aumento desnecessario do consumo energético. Na Samarco, segundo
VIEIRA| (2011), as etapas de moagem representam aproximadamente 80% do consumo
de energia, sendo que desse total, a remoagem do concentrado é responsavel por 60%.

O material mais fino do que o especificado gerado na moagem dificulta a recuperacao
das particulas no processo de concentracao. Esse material também prejudica a operacao
de filtragem do processo de pelotizagao devido a entupimentos.

O desafio no projeto de controle para este processo esta em sua dinamica complexa.
Além de ser um circuito tradicionalmente de miltiplas entradas e multiplas saidas (MIMO,
multiple input, multiple output), é comum haver um grande tempo de atraso, parametros
variaveis no tempo e caracteristicas nao lineares em mudancas de pontos de operacao,
por exemplo, que podem provocar comportamentos indesejados no processo (CHEN et
al., 2007). Adiciona-se ainda a existéncia de perturbagoes externas como a variabilidade
no tamanho de particulas do minério e na taxa de alimentacao. Também ¢é comum que
a variavel granulometria do produto final, entre outras variaveis de processo, nao sejam
consideradas no sistema de controle automatico da planta.

Grande parte dos circuitos de moagem no Brasil sao controlados por controladores de
entrada tnica e saida tnica (SISO, single input, single output) PI descentralizados. A

vantagem da aplicacao SISO estda em sua simplicidade de implementacao. No entanto,



essa abordagem nao consegue lidar com os diversos acoplamentos de malhas existentes
no circuito. Restricoes nas acoes de controle e nas varidveis de processo também nao sao
inseridas quando o sistema é controlado apenas por controladores PI. O controle em um
nivel acima do regulatorio permite que novas variaveis sejam controladas em conjunto e
nao isoladamente, tais como densidade, percentual de sélidos, granulometria, etc.

Quando nao ha uma camada supervisoria acima da camada regulatéria, mudancas
de pontos de operagao feitas por operadores na sala de controle sao essenciais ao longo
do tempo. Durante a operagao do concentrador 3 da unidade de Germano da Samarco,
o operador acompanha diversas variaveis de processo e, quando necessario, sao realiza-
dos ajustes manuais nos setpoints dos controladores PI como, por exemplo, ajustes da
velocidade das bombas de alimentacao e descarga do moinho, bem como o controle de
vazao de agua na alimentacao do moinho. Uma das principais entradas para a tomada
de decisao do operador é a redugao brusca na alimentagao do concentrador ou mudancas
na caracteristica do minério bruto (ROM, run of mine). Algumas varidveis importantes
para o processo nao pertencem ao sistema de controle automatico da planta, como a gra-
nulometria do produto final, que é uma das principais variaveis no processo de moagem.
Sua leitura é realizada por meio de anélise em laboratério. Dessa forma, essa dependéncia
da acao dos operadores torna recorrente a sobremoagem do concentrado.

Com o objetivo de melhorar o controle do processo de moagem, alguns estudos recentes
apresentam aplicagoes de estratégias de controle avangado. |CHEN et al. (2009) aplicou
um controle adaptativo baseado em matriz dinamica (ADMC) para identificar a dureza
atual do minério e, em seguida, selecionar um modelo apropriado para o ADMC. Essa
variavel de dureza nao é comum ser utilizada em sistemas de controle de moagem. RUEL
(2013)) utilizou os dados de poténcia do moinho e pressdo no desenvolvimento de um
controlador fuzzy para melhorar o desempenho de um moinho semi-autégeno e reduzir
o seu consumo especifico de energia. J4 RAMASAMY et al.| (2005)) aplica um controle
preditivo por modelo (MPC) para substituir controladores PI utilizando varidveis que
nao fazem parte de sistemas de controle formados por apenas controladores PI, como a
granulometria.

O controle preditivo por modelo (MPC, model predictive control), tratado nesse tra-
balho, surgiu no final dos anos setenta e tem evoluido consideravelmente desde entao.
O termo controle preditivo designa uma gama muito ampla de métodos de controle que
fazem o uso de um modelo do processo para prever sua saida em instantes de tempo
futuros e obter o sinal de controle para minimizar uma fungao objetivo (CAMACHO e
ALBA2013).

No desenvolvimento do MPC, o processo deve ser submetido a experimentos intensivos
até que o desempenho do controle atenda aos requisitos técnicos da planta. Para reduzir
o risco de acidentes em vérios estagios do desenvolvimento de uma aplicacao de controle,

como projeto, implementacao, teste, operacao e manutencao, sao utilizadas ferramentas



de simulagao de processo, como a técnica Hardware-in-the-Loop (HIL). Ela permite testar
o processo em um ambiente virtual, antes do controlador MPC ser efetivamente aplicado
ao processo real. Isso possibilita validar o controlador em diversos pontos de operacao
da planta, além de simular possiveis perturbacoes nas variaveis controladas. O que nao
seria possivel de se fazer no processo real, pois comprometeria a producao da planta e
aumentaria a possibilidade de acidentes operacionais.

O trabalho aqui apresentado é fundamentado na aplicacao de um controlador MPC
industrial em uma camada superviséria em um circuito de moagem secundaria, também
conhecido como circuito de remoagem, da usina de beneficiamento de minério de ferro da
Samarco, localizada em Mariana, Brasil. Essa aplicacao é desenvolvida em uma plata-
forma de testes, onde o processo de remoagem é modelado e simulado por meio de um
software industrial. J4 o MPC é implementado no sistema de controle distribuido (DCS,
Distributed Control System) da planta.

1.2 Motivacao

Na etapa da moagem secundaria do concentrador 3 da Samarco é feito o controle de
superficie especifica (SE, dado em ¢m?/g) do minério. A SE d4 informagoes sobre a
porcao de finos e também sobre a rugosidade e porosidade da superficie das particulas.
Dentre outras variaveis, a superficie especifica é importante para o processo de formacao de
pelotas de minério de ferro. O material para ser pelotizado deve apresentar alta superficie
especifica (baixa granulometria). Porém, caso o indice de SE extrapole seu limite, o
processo de pelotizagao é prejudicado, como exemplo, por entupimentos dos filtros na
etapa de desaguamento.

Uma das variaveis que ajuda no controle da superficie especifica é a granulometria do
minério, por meio do controle da porcentagem passante em 325 mesh (abertura da peneira
em 44pum). A granulometria é medida por meio de anélise laboratorial do produto final
da moagem secundaria. Em momentos de redugao brusca na alimentagao do concentrador
3 ou mudancas na caracteristica do ROM torna-se recorrente uma alta variabilidade da
taxa de alimentacao da moagem secundaria que provoca uma sobremoagem do concen-
trado, que reduz a granulometria do minério e consequentemente faz com que a superficie
especifica extrapole seu limite. Perdas no processo de flotacao em colunas também pode
ser acrescentada nesse contexto.

Como o controle da granulometria é feito de forma manual, pela percepc¢ao do operador,
¢ necessario propor um sistema de controle que seja capaz de controlar adequadamente a
granulometria do produto final dessa etapa e, por consequéncia, ajudar na manutencao
da superficie especifica dentro de seu limite operacional.

A padronizacao do trabalho dos operadores da planta também é de grande importéancia.

Em empresas que possuem regime de turno, é comum que cada equipe trabalhe de uma



forma particular. Isso pode levar a perdas operacionais e a perda da qualidade do produto.

A revisao nao mostrou estudos de aplicacao de controlador preditivo por modelo em
um circuito de remoagem. O que normalmente pode diferenciar as duas etapas de moa-
gem ¢é que a moagem secundaria da Samarco é feita em um circuito fechado com dupla
classificacao por hidrociclones e a alimentacao do circuito ja é em via imida. Além disso,
a adequagao da superficie especifica é realizada na moagem secundéria para o transporte
e alimentacao do processo de pelotizagao e por isso é considerada uma etapa importante
para o processo de beneficiamento do minério de ferro. Outro diferencial é que por se
tratar de um processo que lida com particulas menores, o moinho é mais exigido, o que
contribui para um maior consumo energético se comparado com as etapas de moagem

primaria.

1.3 Revisao Bibliografica

1.3.1 MPC Aplicado a Processos de Moagem

Alguns trabalhos com aplicacao de MPC em circuitos de moagem, no processo de tra-
tamento de minérios, comecaram a aparecer nos ultimos anos e tem evoluido gradativa-
mente. (CHEN et al| (2007) e CHEN et al| (2008) aplicaram os conceitos de controle
preditivo para lidar com sistemas multivaridveis, comuns em circuitos de moagem. Eles
desenvolveram um MPC de quatro entradas e quatro saidas, e um MPC de trés entradas
e trés saidas, respectivamente, para manter as principais variareis de processo em torno
dos setpoints, sendo que as principais variaveis controladas foram: o tamanho de particula
do produto, a concentracao de sélidos no moinho, o nivel da caixa de descarga do moinho
e a carga circulante.

Outra técnica foi apresentada por|CHEN et al.| (2009)), que desenvolveram um Controle
por Matriz Dinamica Adaptativa (ADMC) aplicado & moagem. A novidade da estratégia
reside no desenvolvimento de um sistema inteligente para identificar a dureza do minério
e selecionar um modelo adequado para o ADMC. Foram construidos trés modelos a partir
de trés niveis de dureza do minério e os resultados correntes do esquema de ADMC
demonstraram desempenho melhorado se comparado com o DMC para este caso especifico.
Além disso, demonstra ser um método pratico para controlar circuitos de moagem de
moinho de bolas, identifica de forma confidavel as condigoes do processo e nao introduz
complexidade computacional adicional.

Com a evolugao do controle preditivo, métodos inovadores surgiram. Um exemplo é
o MPSP (Model Predictive Static Programming) que combina as filosofias do MPC néao-
linear e da programagao dinamica aproximada. Seu algoritmo foi aplicado em um circuito
fechado de moinho por LE ROUX et al| (2014)) e seu desempenho foi comparado com uma

técnica padrao MPC aplicada na mesma planta e com as mesmas condi¢oes. Ao final,



foi concluido que o MPSP mantém bom desempenho mesmo na presenca de disturbios e
ruidos de medigao e pode ser considerada uma técnica potencial para aplicagoes on-line
do MPC em circuitos de moagem.

JaLE ROUX et al. (2016) propoem uma arquitetura de controle preditivo por modelo
nao-linear para controlar um circuito de moagem e seus resultados de simulagao mostram
que os objetivos de controle podem ser alcangados pelo controlador apesar da presenca
de ruido de medicao e disturbios. Neste trabalho, fez-se a integracao de um controla-
dor nao-linear e um estimador de estado para um circuito de moagem que pode regular
independentemente a qualidade do produto, rejeitar distirbios do processo e reduzir as
despesas computacionais que em alguns casos dificultam a aplicacao industrial do controle

preditivo.

1.3.2 HIL em Processos de Mineracao

Estudos de controle de processos de mineracao em plataformas de simulacao sao cada
vez mais explorados devidos aos seus beneficios em relacao a seguranca do processo e ao
desempenho de processamento elevado. A plataforma HIL, por exemplo, combina parte
de um sistema simulado com hardware fisico, incluindo sensores, atuadores e controla-
dores, para reduzir o risco de acidentes em varios estdagios de desenvolvimento: projeto,
implementacao, teste, operagao e manutencao.

Na mineracao existem diversos exemplos bem sucedidos com a implementacao da
plataforma HIL. KARELOVIC et al.| (2016]) com o objetivo de evitar perdas de homem
hora e producao, por meio de modelos hibridos, fizeram a modelagem e validagao dos
principais componentes das etapas de moagem e flotacao em um software de simulacao de
processos e comprovaram que o desempenho do simulador é qualitativamente semelhante
ao de uma planta real e pode ser efetivamente usado como ferramenta para o projeto de
sistema de controle. JA|SALAZAR et al| (2009) apresentaram os fundamentos conceituais
de um simulador dinamico e analisaram o desempenho de circuito com moinho SAG e
concluiram que o simulador pode ser usado para o projeto e avaliacao de controle avancado
e esquemas de otimizacao em tempo real para circuitos de moagem.

Para garantir a seguranga operacional do processo de moagem, |[DAI et al.| (2016) de-
senvolveu uma plataforma de testes HIL com o objetivo de validar um sistema especialista
aplicado ao circuito de moagem. Integrou um sistema de controle real com um sistema de
sensores e atuadores virtual. Utilizou variaveis de processo da camada supervisoria e com
a implementacao de controladores fuzzy verificou uma melhora significativa do processo.
As varidveis utilizadas foram a granulometria, a vazao de dgua no moinho, a densidade
da polpa entre outras variaveis do controle regulatério. J& MUNOZ e CIPRIANO) (1999)
desenvolveram uma plataforma de testes para estudar a aplicacao de controlador MPC

em circuitos de moagem e flotacao para controlar variaveis da camada superviséria. A



proposta apresentada ajudou a aumentar o nivel de controle da planta.

Na revisao nao se viu estudos de aplicagao de controlador preditivo por modelo em
um circuito de remoagem. O diferencial do circuito de moagem secundaria é lidar com
particulas menores o que dificulta o trabalho do moinho se comparado com as etapas de

moagem primaéria.

1.4 Objetivos

1.4.1 Objetivo Geral

Melhorar o controle da granulometria no processo de remoagem da Samarco a partir do
estudo da implementagdo de um controlador MPC (Controle Preditivo por Modelo) no

circuito industrial simulado.

1.4.2 Objetivos Especificos

Os objetivos especificos sao:

e Modelar o circuito de remoagem do concentrador 3 da Samarco em um software

industrial de simulacao de processos.
e Validar o circuito de remoagem simulado.

e Construir uma plataforma de testes Hardware-in-the-Loop, interligando o circuito

de remoagem simulado ao sistema de controle distribuido da planta.

e Aplicar o controle PID industrial no circuito simulado e realizar as sintonias dos

controladores.

e Projetar um controlador MPC industrial, em uma camada superviséria, para o

circuito de remoagem do concentrador 3 da Samarco.

e Analisar os resultados obtidos da implementacao do MPC no processo simulado em

diversos cenarios comuns na planta real.

1.5 Perguntas dessa Pesquisa

A principal pergunta dessa pesquisa é a seguinte.

Como utilizar o controlador preditivo por modelo em uma camada supervisoria para
melhorar o controle da granulometria do produto final do processo de remoagem?

Com base na principal pergunta e nos objetivos dessa pesquisa, as proximas perguntas

foram formuladas durante o seu desenvolvimento.



1 - Quais as variaveis da camada supervisoria que podem ser utilizadas no sistema de
controle proposto?

2 - Qual é o desempenho do processo de remoagem sendo controlado por MPC em
uma camada supervisoria?

3 - Com a aplicagao do MPC, é possivel reduzir o consumo de energia especifica do

processo de remoagem?

1.6 Materiais e Métodos

O circuito de remoagem, objeto desse estudo, pertence ao concentrador 3 da Samarco Mi-
neracao, localizada em Mariana, Minas Gerais e sua descricao esta detalhada no Capitulo
2l O estudo da aplicagao do controlador MPC no circuito de remoagem foi conduzido

conforme a metodologia apresentada na Figura [1.1]

1 - Aquisicdo de Dados -
Amostragem

Y

2 - Obtencéo do Balango
de Massas

\ J

3 - Selecao e Calibragéo dos
Modelos

4 - Validacdo do Simulador

\ J

5 - Desenvolvimento da
Plataforma de Testes

\ J

6 - Estudo de Caso via
Simulagao

Figura 1.1: Metodologia aplicada ao estudo.



Utilizou-se o software industrial de simulacao de processos IDEAS, build number
6.0.0.995, desenvolvido pela ANDRITZ Inc., para o desenvolvimento da simulagao do
circuito industrial de remoagem. O desenvolvimento do controlador MPC (Controle Pre-
ditivo por Modelo) foi realizado no DCS (Sistema de Controle Distribuido) da planta,
DeltaV, desenvolvido pela Emerson Co, sendo que o servidor de comunicacao OPC utili-
zado também pertence ao DeltaV.

A seguir é realizado o descritivo de cada etapa da metodologia apresentada na Figura

L1

e 1 - Aquisicao de Dados - Amostragem: os dados do circuito industrial, utilizados
nesse estudo, foram amostrados na planta, o que resultou na obtencao da distri-
buicao granulométrica, percentual de sélidos, densidade da polpa e vazao massica
dos principais fluxos do processo de remoagem. Vale ressaltar que esses dados fo-
ram amostrados e consolidados em outros projetos da empresa, anteriormente a esse

estudo.

e 2 - Obtencao do Balanco de Massas: o balanco de massas utilizado nesse estudo é

proveniente do projeto de expansao da planta e foi validado nessa oportunidade.

e 3 - Selecao e Calibracao dos Modelos: para a simulacao do processo de remoagem,
se faz necesséario selecionar os modelos que melhor representam os equipamentos
do circuito industrial. Ja no desenvolvimento e na calibragao dos modelos, sao
utilizados os dados de engenharia dos equipamentos e as propriedades do material
processado. Ao final da calibragao, os modelos sao validados com a utilizacao do

balanco de massas.

e 4 - Validacao do Simulador: ao final da calibracao individual dos modelos ma-
tematicos, todos os equipamentos sao interligados no software de simulagao. Para
a validacao do simulador, é utilizado o balanco de massas para comparar os dados

do processo com os dados dos principais fluxos do circuito simulado.

e 5 - Desenvolvimento da Plataforma de Testes: com a simulacao do circuito de
remoagem finalizada, a proxima etapa é desenvolver uma plataforma hardware-in-
the-loop para interligar o software de simulacao com o sistema de controle distribuido
da planta. Para isso, é utilizada a comunicacao OPC para a troca de dados entre

oS sistemas.

e 6 - Estudo de Caso via Simulagao: projeto de um controlador MPC, em uma camada
superviséria, com o objetivo de melhorar o controle da granulometria do produto
final do circuito de remoagem. Esse desenvolvimento utiliza os blocos de controle

pertencentes ao sistema de controle distribuido da planta.



1.7 Organizacao do Texto

No capitulo 1 é feita uma introducao ao tema dessa pesquisa, definindo-se seus objetivos.
No capitulo 2 sao apresentadas as caracteristicas do processo de moagem estudado. A par-
tir do conhecimento do processo e dos dados de engenharia, ¢é realizada sua simulagao em
um software industrial. No capitulo 3 é apresentada a fundamentacao tedrica necessaria
para o entendimento bésico do Controle Preditivo por Modelo. E apresentada uma re-
visao bibliografica e a construcao do algoritmo Controle por Matriz Dinamica (DMC). No
capitulo 4 é apresentado o desenvolvimento da aplicacao MPC em uma camada super-
viséria do circuito de remoagem no sistema DCS da planta. Sao realizadas simulagoes para
avaliacao do desempenho da planta sendo controlada por um controlador MPC. Também
sao apresentados os resultados obtidos. Por fim, no capitulo 5 sao tratadas as conclusoes

e sugestoes de trabalhos futuros.



Capitulo 2

O Processo de Moagem

2.1 Introducao

Neste capitulo apresenta-se uma discussao sobre o processo de moagem. Inicialmente, sao
apresentadas as principais caracteristicas do processo. Na segunda parte é apresentado
um histérico do processo de beneficiamento de minério de ferro da Samarco, uma descri¢ao
das etapas de moagem do concentrador 3 e a situacao atual do sistema de controle do
circuito de remoagem estudado. Por fim, é apresentado o desenvolvimento da modelagem

do processo em um software industrial, bem como sua validagao.

2.2 Principais Equipamentos e Variaveis da Moagem

2.2.1 Moinhos de Bola

A moagem pertence ao processo de cominuicao no tratamento de minérios. Para o bom
desempenho de uma usina de beneficiamento, a moagem tem um papel fundamental e,
por isso, deve ser bem estudada na etapa de construcao da planta e bem controlada na
etapa de operacao da usina.

Os moinhos de bola sao construidos com uma carcaga cilindrica de ferro com revesti-
mento interno com placas de borracha ou de ago, gira sobre mancais e contém bolas em
seu interior (Figura . Com o movimento da carcaga, os corpos moedores sao elevados
até um ponto de onde caem em uma trajetéria parabdlica sobre outros corpos moedores

que estao na parte inferior do cilindro e sobre o minério (LUZ et al.;2010).
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Figura 2.1: Moinho de bolas.(Fonte: (LUZ et al.2010))

Como vantagens pode-se dizer que os moinhos de bola sao as maquinas que melhor
combinam com outras maquinas de cominuicao e etapas subsequentes dos processos de
concentragdo. A combinacgao moinho/ciclone é a que menor drea exige para processar
uma dada vazao de minério e impoe uma restricao minima ao fluxo, sendo que a chave do
sucesso das usinas modernas é exatamente garantir o maximo fluxo.

O processo de moagem pode ser classificado em moagem via seca e moagem via imida.
A moagem via seca é aplicada quando os processos subsequentes sao a seco e o produto
final deve ser fornecido via seco. Ja a moagem via imida, que é uma das caracteristicas
do circuito de moagem estudado, o material é misturado com agua suficiente para formar
uma polpa na entrada do moinho. Nesse tipo de configuragao, o moinho requer menos
poténcia se comparado com o processo via seca, porém, o consumo de corpos moedores e
revestimento é 5 a 7 vezes maior.

Das variaveis de processo importantes desse equipamento, pode-se destacar a poténcia
do motor e o percentual de sélidos da polpa que alimenta o moinho. O percentual de
solidos ¢é controlado com a adicao de dgua na alimentacao, que depende da granulometria
do material da alimentagao e do tipo do moinho. Uma polpa muito diluida prejudica a
eficiéncia do equipamento, pois as particulas sélidas ficam dispersas na polpa, o que reduz
o choque entre a bola e as particulas. Quando se eleva o percentual de sélidos ha um
aumento na eficiéncia do moinho, o que também ajuda na reducao do consumo de bolas,
porém, essa eficiéencia tem um limite, onde a partir de um certo ponto a eficiéncia comeca
a cair (LUZ et al.)2010). Por isso, o controle do percentual de sélidos no moinho se torna
importante para a manutencao da operacao étima do circuito. Ja o controle da poténcia
do moinho é comumente realizado a partir da adicao de bolas para regular a poténcia
ideal de operacao sempre que a poténcia ficar abaixo de um limite estabelecido.

Em um circuito fechado, que é outra caracteristica do circuito de moagem estudado, a
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porcentagem de sélidos também é funcao da distribuicao granulométrica da carga circu-
lante. Dessa forma, é importante considerar a operacao da moagem e da classificacao em
conjunto para otimizar a eficiéncia desse processo (LUZ et al.2010). Portanto, deve-se
avaliar o percentual de sélidos da carga circulante somada a alimentacao nova para defi-
nir o volume de agua necessario que deve ser acrescentado no moinho. Essa operacao é

realizada muitas das vezes por valvulas de controle.

2.2.2 Classificacao por Ciclones

Segundo KRAIPECH et al.| (2005)), a principal aplicagdo dos hidrociclones, ou apenas
ciclones, é sua utilizacao para separagao sélido-liquido e separacao de particulas pela
diferenga de tamanho. O ciclone tem como primeiro registro de patente em 1891 e sao
largamente utilizados em processos de beneficiamento de minério. Segundo SAMPAIO
et al.| (2007), a deslamagem e a moagem com a configuracao de circuito fechado sao as
etapas do tratamento de minério que mais utilizam o ciclone como principal equipamento
de classificacao.

O ciclone utiliza a forga centrifuga como agente para realizar a classificacao das
particulas, por meio da qual, as particulas em suspensao sao submetidas a uma sedi-
mentagao centrifuga que provoca a separagao do fluido (SVAROVSKY2000). E cons-
tituido por uma parte cilindrica acoplada a um cone invertido e possui trés orificios: um
orificio de entrada tangencial da polpa (inlet), um orificio de saida superior na parte cen-
tral (vortexr) com as particulas mais finas (overflow) e um orificio de saida inferior (apex)

com as particulas mais grossas (underflow), como apresentado na Figura .

* OVERFLOW

UNDERFLOW

Figura 2.2: Representacao esquemética dos ciclones.(Fonte: (FRANCA e GIULIO,2010))

BERALDO| (1987)) cita como principais vantagens dos ciclones sua capacidade de pro-

cessamento elevada em relagao ao seu volume, a area ocupada e seu controle operacional
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simples. J4 como desvantagem cita que para obter um controle efetivo no processo, ge-
ralmente sao necessarias instalagoes sofisticadas e se o minério for abrasivo, o custo de
manutenc¢ao dos equipamentos, como bombas e hidrociclones, podera ser elevado.

Segundo BERALDO) (1987) e LUCKIE e KLIMPEL| (1986), as propriedades geométricas
do ciclone, as propriedades fisicas dos materiais que compoem a polpa e as condigoes ope-
racionais sao fatores que influenciam no desempenho do equipamento. Dentre outras
grandezas, a pressao ¢ uma variavel importante a ser controlada nos ciclones, pois sua
variacao pode alterar o diametro de corte do equipamento, ou seja, aumentando a pressao
diminui o didmetro de corte. Além disso, aumentando o percentual de sélidos da polpa,
o diametro de corte aumenta até um determinado limite e depois, diminui.

De acordo com KING (2001), para a avaliacao da eficiéncia de classificagao dos ciclones
¢ utilizada uma curva de particao, onde no eixo das abcissas tem-se o tamanho das
particulas e no eixo das ordenadas, o percentual de material da alimentacao que sai no

underflow, como apresentado na Figura [2.3]
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Figura 2.3: Curvas de partigao tipicas de um hidrociclone.(Fonte: (SILVA[2014)))

Um parametro importante é o dso que representa o diametro da particula onde a
ordenada da curva corresponde a 50%. Como a separacao das particulas nao é perfeita,
sendo que parte delas é arrastada pela agua para o underflow, existem praticas de corregao
da curva para que se obtenha uma curva ideal de separagao do ciclone, surgindo assim o
parametro dso. que representa o diametro da particula onde a ordenada da curva corrigida
corresponde a 50%. Segundo |[KING, (2001), nenhum classificador opera com 100% de
eficiéncia, nao dividindo o material em duas fracoes ideais de tamanhos bem definidos.
Além disso, todos os classificadores possuem uma funcao de distribuicao que representa

a eficiéncia de separacao.
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As variaveis operacionais dos ciclones que podem ser controladas para seu melhor
desempenho na classificacao sao o percentual de sélidos e a pressao da alimentagao. O
percentual de sélidos influencia significativamente o diametro de corte e a pressao. Essa
por sua vez pode ser controlada a partir da abertura ou fechamento de ciclones.

A operacao de abertura e fechamento de ciclones é feita a partir de valvulas destinadas
a cada ciclone, sendo que essa operacao pode ser manual ou automatica via supervisorio
da sala de controle a partir da andlise do operador. Quanto maior o nimero de ciclones
em operacao, menor é a pressao na alimentacao.

Para o controle do percentual de sélidos na alimentagao, a partir da medigao de den-
sidade da polpa no recalque da bomba, pode-se avaliar um volume de agua necessario a
ser acrescentado na caixa de polpa. Porém, muitos dos circuitos nao dispoem de toda a
instrumentagao necessaria para os diversos controles necessarios do processo de moagem,

o que dificulta consideravelmente o controle ideal da planta.

2.2.3 Equipamentos Auxiliares

Os equipamentos auxiliares presentes no processo de moagem sao as bombas centrifugas
que podem aparecer na alimentagao e descarga do moinho, acoplada em uma caixa de
polpa. E comum que a polpa proveniente do recalque das bombas alimente os equipa-
mentos de classificacao, que em grande maioria sao as baterias de ciclones.

A principal varidavel para o controle desses equipamentos sao a vazao no recalque e
a sua velocidade. Nas plantas de beneficiamento mais modernas, essas bombas possuem
inversores de frequéncia que possibilitam a variacao de sua velocidade. Assim, o sistema
de controle das bombas centrifugas tem o objetivo de manter uma vazao de polpa estavel

por meio da variacao de sua velocidade.

2.3 O Circuito de Remoagem da Samarco

2.3.1 Historico do Processo Produtivo da Samarco

Conforme descrito por VIEIRA! (2008), a Samarco iniciou suas operagdes de processa-
mento de minério de ferro em 1977 com o minério da Mina de Germano, sendo dividida
em duas unidades industriais, Germano e Ponta Ubu. A unidade de Germano, localizada
nos municipios de Ouro Preto e Mariana, no Estado de Minas Gerais, Brasil, exerce suas
atividades de extracao e beneficiamento de minério de ferro, atualmente, com trés con-
centradores. A unidade de Ponta Ubu, localizada no municipio de Anchieta, no Estado
do Espirito Santo, Brasil, opera com quatro usinas de pelotizacao e faz a exportagao
do produto final. Estas unidades industriais sao interligadas por trés minerodutos com

comprimento de aproximadamente 400km.
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No processo de beneficiamento do minério de ferro, ja em sua primeira usina de concen-
tragao, o circuito era muito simples, com o ROM alimentando diretamente quatro moinhos
primérios de bolas. Devido sua granulometria fina, o minério nao requeria a etapa de brita-
gem. Apoés a moagem, era feita uma deslamagem em dois estdgios. O minério deslamado
era submetido a flotacao, em quatro linhas de flotagao mecanica, sendo o concentrado
remoido, em quatro moinhos de bolas, e enviado para dois espessadores de concentrado,
para adequacao da concentracao de sélidos ao transporte de polpa por mineroduto.

Em 1986 foi introduzido o quinto moinho de bolas secundario e em 1992, com a
exaustao do minério da Mina de Germano, foi iniciada a alimentacao do concentrador
com os minérios de Alegria 3, 4 e 5. Para processamento deste minério, foi necessaria a
instalagao de uma unidade de britagem e de um circuito de flotacao em colunas cleaner.
O circuito se tornou mais complexo e a area ocupada, maior.

Com algumas melhorias no processo, como a instalacao de uma planta de recuperacao
de finos, em 1996 foi atingida a producao de 9,6 Mtmsc/ano. J4 em 1997, em um projeto
de expansao, dentre outras melhorias no processo de concentracao, foram instalados dois
pré-moinhos e o sexto moinho secundario, o que possibilitou em 2003 que a producao
atingisse 15,5 Mtmsc/ano. Em Ubu foi instalada a segunda unidade de pelotizagcao.

O concentrador 1 apresenta uma alta eficiéncia operacional e mantém sua caracteristica
basica: facilidade de fluxo, apesar do circuito e arranjo terem se tornado mais complexos
por requerimentos dos minérios.

No concentrador 2, cuja operacao foi iniciada em 2008, a caracteristica de facil fluxo
foi aprimorada. A disposicao correta dos equipamentos de grande porte e por ser carac-
terizado por uma tnica linha de deslamagem e flotagdo mecanica tornam o concentrador
2 simples e compacto. Também nesse ano, foi instalada a terceira unidade de pelotizacao
de Ubu.

Os aprendizados de processo para beneficiamento de minérios com teor de ferro mais
baixo e maior contetiido de lama (percentual de PPC mais elevado) e o sucesso do projeto
do concentrador 2 fortaleceu os conceitos e os aprendizados no processo de beneficiamento
de minério de ferro, o que o levou a ser base para o desenvolvimento do concentrador 3,
cuja operagao foi iniciada em 2014, ano que foi instalada a quarta unidade de pelotizagao
em Ubu.

O concentrado das usinas de beneficiamento destina-se a producao de pelotas, que
também comercializa o minério na forma de pellet feed. Seus produtos sao destinados ao

mercado siderirgico.
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2.3.2 Descrigcao do Processo de Moagem do Concentrador 3 da

Samarco

O concentrador 3 da Samarco foi projetado para uma capacidade de produgao de 10,5
milhoes de toneladas de concentrado de minério de ferro por ano e tem como especi-
ficacdo operar com minério de teor de ferro na alimentacao préximo de 43%. A disposicao
correta dos equipamentos de grande porte e por ser caracterizado por uma tunica linha
de deslamagem e flotagdo mecanica tornam o concentrador 3 simples e compacto, como

apresentada pela Figura (2.4}
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Figura 2.4: Fluxograma do concentrador 3.

Na base da figura estd a denominagao de cada etapa do processamento. O estagio da
moagem primaria consiste de dois moinhos de bolas, operando em paralelo, em circuito
fechado direto com ciclones de 0,66m (26”) de didmetro. Sua alimentagao é proveniente
do produto final da etapa de britagem. Por meio de correias transportadoras, o minério
é transferido para o moinho, aonde é acrescentada agua para se iniciar o processo de
moagem. O material da descarga do moinho alimenta uma caixa pulmao, de onde é
transferido para a bateria com 13 ciclones. O produto dessa classificacao é separado em
dois fluxos: overflow dos ciclones que alimenta uma tnica linha de processamento para as
etapas de deslamagem e flotacao mecanica e underflow que contém as particulas maiores
que retornam para o moinho de bolas.

A moagem secundéria (remoagem) é alimentada pelo concentrado do circuito de

flotagdo com uma vazao nominal de 1455 t/h por linha. Os dois moinhos trabalham
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em paralelo, em circuito inverso com ciclones de 0,25m (10”). A pré-classificagao é feita
em circuito aberto por meio de uma bateria com 18 ciclones, onde o nimero de ciclones
em operacao depende da pressao na alimentacao. Seu produto é separado em dois flu-
xo0s: overflow que contém as particulas mais finas que alimentam a caixa de descarga do
moinho e underflow que contém as particulas maiores que alimentam o moinho de bolas.

O concentrado da descarga do moinho, somado ao do overflow do primeira etapa de
classificagao, alimentam o segundo estagio de classificacao em circuito fechado, no mesmo
moinho, por meio de duas baterias com 16 ciclones cada, onde o nimero de ciclones em
operacao depende da pressao na alimentacao. O produto dessa classificagao é separado
em dois fluxos: overflow dos ciclones que alimenta uma tnica linha de processamento
para a flotacao em colunas e underflow que contém as particulas maiores que retornam
para o moinho de bolas. Nesse processo, existe uma carga circulante de 1850 t/h.

Esse circuito garante a passagem do quartzo pelo interior dos moinhos, além de uma
granulometria na alimentacao das colunas mais fina, gerando uma maior reducao de silica
no circuito de colunas. Segundo |VIEIRA (2011)), esse tipo de configuragao de circuito per-
mite a geragao de uma superficie menor quando se alimentam minérios contendo maiores
teores de PPC (perda por calcinagao), nao gerando um excesso de superficie, que impacta
diretamente a operacao de filtragem nas usinas de pelotizagao, localizadas na unidade de
Ponta Ubu.

A caracteristica fisica da polpa de concentrado de minério de ferro que alimenta a
usina de pelotiza¢do apresenta uma porcentagem passante em 44um de 89% (nominal)
e uma superficie especifica (Blaine) de 1500cm?/g a 1750cm?/g. A Tabela apresenta

algumas caracteristicas dos moinhos do concentrador 3.
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Tabela 2.1: Caracteristicas dos moinhos do concentrador 3

Caracteristicas Moagem Primaria | Moagem Secundaria
Numero de moinhos 2 2
Fabricante CITIC HIC CITIC HIC
Dimensoes (m) 6,1 x 125 (20’ x 41’) | 6,1 x 12,5 (20" x 41")
Poténcia nominal (kW) 8.400 por moinho 8.400 por moinho
Numero de motores 2 2
Tamanho da alimentacao 4750 120
Ago(pm)
Tamanho do produto 125 a3
Pgo(pm)
Consumo especifico de
energia (KWh/t) 59 12,0
Percentual de enchimento (%) 35 39
Diametro das bolas (mm) 65 25
Tipo de descarga do moinho Por overflow Por overflow
Taxa de alimentacao
média (m?/h) 2929 1173
PorcenFagem d? solidos 92 40
na alimentagao (%)

2.3.3 Descricao do Sistema de Controle da Remoagem

O processo de remoagem estudado, bem como grande parte dos processos de moagem, é
controlado por miltiplos controladores PID SISO (POMERLEAU et al2000). O fluxo-
grama de uma linha do circuito de remoagem esté representada na Figura[2.5] Nela estao
ilustradas as malhas de controle existentes no processo.

A alimentacao das etapas de classificacao é feita por duas bombas centrifugas que
possuem controle de velocidade por meio dos controladores PID SIC-004 e SIC-001 re-
presentados na Figura [2.5] Apesar do recalque das bombas possuirem medidor de vazao,
esses controladores controlam apenas a velocidade das bombas por meio de sua taxa de
variagao.

O controle de percentual de sélidos no moinho é feito a partir do controle de vazao
de agua na alimentagao do moinho por meio do controlador PID FIC-013, que controla a
abertura da valvula FV-001. Ja na caixa da descarga do moinho, também ¢ adicionada
agua para o controle do seu nivel. Esse controle é feito por meio do controlador PID
LIC-001, que controla a abertura da valvula FV-004. Um resumo do sistema de controle

automatico da planta pode ser visto na Tabela [2.2] e na Figura [2.6]
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Figura 2.5: Fluxograma do processo de remoagem do concentrador 3 da Samarco.

Tabela 2.2: Controladores PID do processo de remoagem

PID Descricao PV Cv
S04 | orpo1s | Velocidade da O7BPOL3 | R EE
FIC013 | OvSo03 | o maime 09h1S003 | Abertira da FV-001
S1C-001 Cﬁitioifnﬁi 3@]1301?0012?6 Velocidade da 09BP023 Velocigjél{: (?QGBPOQ?)
LIC-001 Controle de Nivel Nivel da 09ST009 | Abertura da FV-004

da caixa 09ST009

O controle da superficie especifica, bem como da granulometria é realizado no processo

de remoagem. Porém, a varidavel da granulometria nao pertence ao sistema de controle

automatico da planta. Sua leitura é apenas em andlise granulométrica realizada em la-

boratério. Isso faz com que existam momentos de distirbios na planta que resulta no

nao atendimento as especificacoes do processo de pelotizacao. Demais variaveis do pro-

cesso, como percentual de solidos, carga circulante, densidade também nao pertencem ao

sistema de controle automatico da moagem.

19




s ™
SP AUTO Circuito de Remoagem

Taxa de Velocidade

SIC-004 da 07BP013

i

Velocidade da
07BP013

SP AUTO

Abertura da

FIC-013 s

i

Vazdo de Agua
no Moinho

SP AUTO

Abertura da

LIC-001 o aon

i

Nivel da Caixa

SP AUTO

Taxa de Velocidade
SIC-001 da 09BP023
Velocidade da
09BP023

b

Figura 2.6: Sistema de controle PID da remoagem.

2.4 Simulacao do Processo de Remoagem

A técnica de modelagem e simulagao de processos baseia-se na descricao matematica do
processo. Tem sido amplamente utilizada, principalmente na industria quimica, para a
validacao da integridade de novos processos e sua operabilidade. Na mineragao, a técnica
de simulacao aparece desde a mina, para modelar dados geoldgicos, até em simulacoes de
processos, com o objetivo de treinamentos operacionais e de estudo de novas técnicas de
controle, para validar novas propostas de controle em diferentes condi¢oes operacionais.

O software de simulagao utilizado para a modelagem do circuito de remoagem é o
IDEAS, build number 6.0.0.995, desenvolvido pela ANDRITZ Inc. E um simulador
dinamico orientado a objetos. Nele, modelos sao criados por meio de conexoes entre
objetos pré-programados de forma grafica.

A vantagem de utilizar um simulador dinamico é a possibilidade de obter a resposta
transitoria do processo e inserir os parametros construtivos dos equipamentos e carac-
teristicas do minério para que o processo fique préximo ao real. Para a modelagem, foram
utilizados os equipamentos modelados pela empresa responsavel pelo desenvolvimento do

software. O circuito simulado estd representado na Figura [2.7]
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Figura 2.7: Circuito de remoagem simulado.

2.4.1 Obtencao do Balango de Massas

Para a validacao da calibracao dos equipamentos simulados e do circuito de remoagem
simulado, utilizou-se um balanco de massas existente e validado do concentrador 3 da

Samarco. A Figura[2.8 apresenta o fluxograma do processo de remoagem com a numeragao

dos fluxos.
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Figura 2.8: Fluxograma do processo de remoagem com seus fluxos.
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Para sua determinagao, os principais fluxos alimentacao da remoagem (1), overflow
do primeiro estégio de classificagao 09CS009 (2), underflow do primeiro estagio de classi-
ficagao 09CS009 (3), descarga da caixa 09ST009 (4), overflow do segundo estéagio de clas-
sificacdo 09CS010/011 (5) e underflow do segundo estégio de classificagao 09CS010/011
(6) foram amostrados e determinou-se a vazao massica, o percentual de sélidos e a curva

granulométrica.

2.4.2 Configuracao e Calibracao dos Modelos Matematicos

A primeira etapa da modelagem do processo é obter os parametros dos equipamentos e
do material processado. Para isso, sao utilizados os dados de engenharia e os principios
fisicos e quimicos do processo.

Os parametros de engenharia que foram utilizados no modelo das baterias de ciclones
sao: numero de ciclones em operacao, diametro da segao cilindrica dos ciclones, diametro
do wvorter, diametro do apex, diametro do inlet e a altura da secao livre. A Tabela
apresenta os parametros das baterias de ciclones do primeiro e segundo estagio de

classificacao.

Tabela 2.3: Parametros de engenharia das baterias de ciclones

Parametros 09CS009 | 09CS010 | 09CS011
Numero de ciclones em operagao 16 12 12
Diametro da segao cilindrica (m) 0,254 0,254 0,254
Diametro do vortez (m) 0,076 0,076 0,076
Diametro do aper (m) 0,038 0,044 0,044
Diametro do inlet (m) 0,102 0,102 0,102
Altura da secao livre (m) 1,044 1,044 1,044

Apoés a insercao dos parametros, é realizada a calibracao do modelo matematico de
cada equipamento de classificacao independente. Para isso, foi levado em consideracao o
balanco de massas do processo, ou seja, as vazoes massicas de alimentacao, do underflow e
overflow, o percentual de sélidos da alimentacao e a granulometria a partir do parametro
dso. Além disso, utilizou-se o modelo de distribuicao Rosin-Rammler visto em ROSIN
(1933)) e os coeficientes de Plitt visto em PLITT (1976)).

A funcao de distribuicao Rosin-Rammler tem sido utilizada para descrever a distri-
buicao granulométrica de materiais de varios tipos e tamanhos. A funcao é particular-
mente adequada para representar a granulometria de materiais em circuitos de moagem.

Os parametros de Plitt ajustados na calibragao foram: o tamanho de corte corrigido
(Fdso.), nitidez de separacao (F'SharpO fSep), fator de calibragdo da queda de pressao
(F'Press) e a razao entre as vazoes volumétricas da polpa no underflow e no overflow

(F'Split). Esses parametros foram encontrados de forma automadtica, ou seja, foi criada
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uma rotina que avaliava determinados valores do balango de massas e a partir disso

encontrou-se os parametros descritos na Tabela [2.4]

Tabela 2.4: Parametros de calibracao dos equipamentos de classificacao

Parametros de Calibracao | 09CS009 | 09CS010 | 09CS011
FSharpOfSep 0,9395558 | 1,7730143 | 1,7730143

Fdso. 1,6465703 | 6,8315994 | 6,7942269

FPress 1,0000000 | 1,0000000 | 1,0000000

FSplait 2,0503839 | 1,5763912 | 1,5760998

Para a validacao da calibragao realizada, foram comparadas as curvas de distribuicao
granulométrica geradas pela simulacao com as curvas de distribuicao granulométrica do
balanco de massas do circuito industrial. Nessa andlise foram observadas as curvas de
distribuicao granulométrica da alimentacao, underflow e overflow da bateria de ciclone
09CS009. J& para as baterias de ciclones 09CS010 e 09CS011, foram observadas as curvas
de distribuicao granulométrica do underflow e overflow, pois a curva da alimentacao foi
considerada a mesma da descarga do moinho.

O resultado pode ser observado nas Figuras[2.9] e[2.11] que representam as baterias
de ciclones 09CS009, 09CS010 e 09CS011, respectivamente. E possivel observar que as

curvas simuladas sobrepoem as curvas do balanco de massas da planta industrial.
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Figura 2.9: Curva de distribui¢ao granulométrica no 09CS0009.
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Figura 2.10: Curva de distribuicao granulométrica no 09CS010.
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Figura 2.11: Curva de distribuicao granulométrica no 09CS011.

Ja para a configuracao do modelo do moinho, foram utilizados os parametros de en-
genharia: diametro do moinho, diametro da descarga, comprimento total, comprimento
do cilindro, massa inicial de bolas, densidade da bola e diametro da bola. A Tabela

apresenta os parametros utilizados para o moinho.
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Tabela 2.5: Parametros de engenharia do moinho

Parametros 09MS003
Diametro do moinho (m) 5,93
Diametro da descarga (m) 1,86

Comprimento total (m) 13,94
Comprimento do cilindro (m) 12,50
Massa inicial de bolas (t) 595,77
Densidade da bola (kg/m?) 7500
Diametro da bola (m) 0,028

Para definir a quebra das particulas do minério causada pelo impacto das bolas no
moinho, sao utilizadas duas funcoes que descrevem esse processo. A primeira funcao des-
creve a taxa de quebra, ou seja, descreve a taxa na qual uma particula de um determinado
tamanho serda submetida a um impacto das bolas causando a quebra da particula. Em
termos gerais, esta funcao descreve a probabilidade de uma particula de um determinado
tamanho ser impactada pelas bolas e quebrar em particulas menores.

O objeto moinho usa a abordagem de modelagem descrita em KING (2001)), onde a

funcao de taxa de quebra é representada pela formula de Austin:

S x dj”

B = T g

(2.1)

onde:
j € o indice de um determinado tamanho de particula;
d; ¢ tamanho médio de particula, em mm;
k; é a taxa especifica de quebra de particulas, dado em 1/min;
S, a, p, A sao coeficientes de ajuste;
dj = \/d;*djy.
A segunda fungao define a transferéncia de massa de uma particula de certo tamanho
em tamanhos menores quando a particula estd quebrada. De acordo com [KING| (2001)),

a funcao de quebra pode ser representada pela seguinte féormula:

B(z,y) = K(2)™ + (1 - K)(£) (2.2)
K = K5(z%-)7° |

onde K5, nl, n2, § sao coeficientes de ajuste.

As duas funcoes sao definidas pelas propriedades do minério e os parametros do moi-
nho. Seus coeficientes devem ser determinados ajustando as funcoes aos dados expe-
rimentais. Foram seguidas as sugestoes de (KING|2001) sobre como ajustar os dados
experimentais.

Para a calibragao do modelo matematico do moinho a partir da sua funcao de quebra,

foi utilizado o balango de massas do processo, ou seja, a vazao massica de alimentagao, que
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é proveniente do material do underflow do primeiro e segundo estdgio de classificacao, o
percentual de sélidos da alimentacao e a granulometria a partir do parametro dsg. Assim,
foi possivel ajustar os parametros da funcao de quebra: S, «, u, A\, K5, nl, n2, J.
Esses parametros foram encontrados de forma automaética, ou seja, foi criada uma rotina
que avaliava determinados valores do balanco de massas e a partir disso encontrou-se os

parametros descritos na Tabela [2.06]

Tabela 2.6: Parametros de calibracao do moinho

Parametros de Calibracao | 09MS003

S 45,07304
a 2,018452
! 74,41191
A 33,53998

K5 0,1

nl 1

n2 2
o 0

Para a validacao da calibragao realizada, foi comparada a curva de distribuicao granu-
lométrica gerada pela simulagao com a curva de distribuigao granulométrica do balanco
de massas do circuito industrial. Nessa andlise foi observada a curva granulométrica da
descarga do moinho. O resultado pode ser observado na Figura E possivel observar

que a curva simulada sobrepoe a curva do balanco de massas da planta industrial.
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Figura 2.12: Curva de distribuicao granulométrica no 09MS003.
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Para a configuracao do modelo das bombas de polpa, a primeira etapa é a identificacao
dos coeficientes da curva caracteristica da bomba. Apéds identificados os coeficientes, a
bomba é configurada com os dados do motor e de sua succao. Para o modelo da caixa
da descarga do moinho, foi avaliado o projeto de engenharia para verificar seu volume e
altura, que sao entradas do modelo.

Com os modelos dos equipamentos do processo de remoagem configurados e calibrados,
todos os equipamentos sao interligados possibilitando a realizagao da validacao do simu-
lador. Para essa andlise, foram comparadas as vazoes méssicas, os percentuais de sélidos
e as granulometrias dos dados do balanco de massas versus os dados obtidos amostrados
no processo simulado.

A Tabela apresenta a comparacao dos principais fluxos do processo. A vazao
maéssica da descarga do moinho foi considerada a mesma da entrada, que é composta pela
soma dos fluxos do underflow das trés baterias de ciclones. Dessa forma, foi realizada a
validagao do processo simulado comparando os dados simulados com os dados do balanco
de massas. As diferencas encontradas foram minimas, o que mostra que a qualidade da

calibracao dos modelos ¢ adequada.

Tabela 2.7: Comparacao entre os dados simulados e os dados do balango de massas

Vazao Missica dso Percentual de Sélidos
# | Descricao do Fluxo (t/h) (um) (%)
Simulado | Real Simulado | Real Simulado | Real
! Smentacho 1451,67 | 145550 | 46,71 46,71 48,00 48,00
Remoagem
Overflow
2 09CS009 736,75 738,94 26,85 24,23 15,99 16,00
Underflow
3 09CS009 714,92 716,55 63,72 67,13 80,99 81,00
Descarga
4 09ST009 3620,02 3537,25 33,97 33,93 59,23 55,50
Overflow
5 09CS010/011 1881,8 1888,21 24,83 24,35 37,09 37,00
Underflow
6 09CS010/011 1738,23 1649,04 38,50 43,40 81,92 81,00

2.5 Conclusao

Com o conhecimento do funcionamento do processo de remoagem e de seus principais
parametros, o mesmo foi modelado e simulado utilizando-se o software industrial de
simulacao de processos IDEAS, como parte do desenvolvimento da plataforma de tes-
tes hardware-in-the-loop. Posteriormente, o processo simulado foi calibrado e validado
utilizando-se os dados de balanco de massas do processo industrial, o que mostrou que a

qualidade da calibracao dos modelos foi adequada.
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Capitulo 3

Controle Preditivo por Modelo

3.1 Introducao

Inicialmente é realizada uma revisao sobre o nivel de automacao na industria de mineracao
e o historico do MPC. Na segunda parte, sao abordados os conceitos teéricos do Controle
por Matriz Dinamica, que é utilizado na implementagao dessa pesquisa. E discutido

brevemente a obtencao do modelo, predicao e a funcao de custo.

3.2 Revisao Bibliografica

3.2.1 Nivel de Automacao e Controle na Industria de Mineracao

OLIVIER e CRAIG| (2017)) realizaram uma pesquisa, de abrangéncia mundial, com o
objetivo de avaliar o grau atual de automagao nas industrias de mineracao e identificar
oportunidades de melhorias de controle no processo industrial. Como resultado, obtiveram
a percepcao que existe ainda uma lacuna entre o nivel atual e ideal de controle, como
exemplo, a melhoria na rejeicao de disturbios adequada, reacao as mudangas de ponto de
operacao e controle na presenca de falhas.

O entendimento geral é que a automacao é parte integrante do processo produtivo
da mineracao e que existe a tendéncia de um aumento gradual e natural da aplicagao de
técnicas de controle. Isso resultara na evolucao da atuacao dos profissionais de producao e
operacao, que deixarao a fun¢ao de monitoramento para serem supervisores da planta, com
funcoes mais sofisticadas. Porém, isso depende da construcao de estratégias de controle
adequadas.

A maioria dos profissionais da mineracao indica que os sistemas de controle sao desati-
vados com frequéncia por operadores, devido a configuragoes incorretas ou pela natureza
dificil do processo ser controlado em consequéncia de distirbios externos e deficiéncia na
medicao de algumas variaveis importantes para o processo ou falhas nos instrumentos.

O controle PID, conhecido como controle classico, é a tecnologia mais utilizada como
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controle regulatério no processo de beneficiamento mineral. Segundo WEI e CRAIG
(2009), o PID também é o mais utilizado em circuitos de moagem. J& como método
de controle avancado, o MPC (Model Predictive Control) ¢é relatado como sendo o mais
utilizado na mineragao, o que fica de acordo com BAUER e CRAIG (2008]). Porém,
quando um modelo adequado do processo nao esta disponivel, o controle especialista é o
mais utilizado e ganha do MPC na preferéncia.

No concentrador 3 da Samarco, o controle regulatério da planta é baseado apenas na
utilizagao de PID, sendo que o controle automaético do circuito de remoagem ¢é baseado
apenas no monitoramento das varidveis de velocidade das bombas, vazao de agua para o
moinho e nivel da caixa da descarga do moinho. Variaveis importantes como percentual
de solidos, carga circulante e granulometria nao sao medidas de forma on-line e por isso
nao sao controladas automaticamente. Apds andlise de laboratério, o operador avalia qual
acao tomar para adequar o funcionamento do circuito de moagem.

Uma das dificuldades presentes na implementacao de otimizagao no processo é a falta
da medicao on-line de alguma varidavel que se deseja controlar ou simplesmente pela
ma qualidade da sua medicao. Outra dificuldade presente é a falta de compreensao da
dinamica do processo que prejudica na obtencao de um desempenho adequado da es-
tratégia de controle estabelecida.

Para o melhor entendimento dessa dinamica do processo, alguns trabalhos foram rea-
lizados como o de KING] (2012), que é uma visao geral das técnicas de modelagem para o
processo de beneficiamento mineral. Ja LE ROUX et al.| (2013) validou um modelo para
circuitos de moagem. Outros exemplos de modelagem podem ser vistos em trabalhos que
identificam o processo, classificado como caixa preta, para a construgao do modelo que é
utilizado por controladores preditivos MPC, que pode ser visto nos trabalhos de (CHEN
et al| (2007) e (CHEN et al.| (2008).

Em vista dos argumentos apresentados, para se elevar o nivel de automacao e controle
nas plantas de beneficiamento mineral, primeiramente é importante um engajamento entre
todas as areas a nivel gerencial, para que proporcione aos especialistas, oportunidades de
aprimoramento dos conhecimentos de processo. A partir disso, é natural que se invista em
tecnologia e medicoes on-line de variaveis que sao importantes para o controle automatico

da planta.

3.2.2 Controle Preditivo por Modelo - MPC

O termo controle preditivo designa uma gama muito ampla de métodos de controle que
fazem o uso de um modelo do processo para prever sua saida em instantes de tempo
futuros e obter o sinal de controle para minimizar uma fungao objetivo (CAMACHO e
ALBA/2013).

Segundo EUZEBIO (2010), em 1976, Martin-Sanchez registrou a primeira patente
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que utiliza o Controle Preditivo, onde usou o modelo interno para obter um controle
adaptativo. Esse método foi chamado Adaptive Predictive Control. Desde entao, varios
trabalhos comecaram a ser feitos com o interesse de aplicar o MPC na industria.

Em 1978, com o crescimento da tecnologia de computadores digitais, [TESTUD et al.
(1978)) apresentaram o MPHC (Model Predictive Heuristic Control), conhecido como MAC
(Model Algorithmic Control), que utiliza um procedimento heuristico para previsao do
efeito das agoes de controle futuras na saida. O objetivo foi criar uma metodologia de
controle baseada em conceitos intuitivos que substituisse o controlador PID em problemas
dificeis.

Em 1979 e 1980, Cutler e Ramaker apresentaram o desenvolvimento geral do algoritmo
de Controle por Matriz Dinamica (DMC) que utiliza técnicas numéricas para prever o
efeito das agoes de controle futuras na saida, sujeitos a restricbes operacionais. A partir
dai, comecaram a surgir muitos trabalhos relacionados a este tema, como por exemplo,
o Controle Preditivo Generalizado (GPC) proposto por CLARKE et al| (1987). Esses
trabalhos serviram de referéncia para as demais técnicas que surgiram desde entao.

Os conceitos do DMC e GPC se assemelham, porém seus objetivos no desenvolvimento
sao diferentes. DMC ¢é utilizado para enfrentar problemas de controle multivaridavel com
restrigoes, a partir da utilizacao de um modelo no dominio do tempo. Ja o GPC foi de-
senvolvido para oferecer uma nova alternativa ao controle adaptativo que utiliza modelos
em funcao de transferéncia (EUZEBIOL2010).

3.3 O Controle Preditivo

A estratégia de funcionamento descrita por CAMACHO e ALBA| (2013), representada
pela Figura [3.1], é utilizada por toda a familia de métodos de controle MPC.

No primeiro instante de tempo (k), o controlador utiliza um modelo do processo e
faz a predigao da varidvel controlada em um horizonte de tempo H, para que o erro
entre a referéncia r(k) e a varidvel controlada y(k) seja zero. Por otimizacao, é calculada
uma sequéncia de sinais de controle u(k) em um horizonte de tempo H, para minimizar a
funcao objetivo. Para isso, o controlador aplica na planta, a primeira entrada da respectiva
sequéncia 6tima de agoes.

Ja no segundo instante de tempo (k + 1), o controlador 1é o retorno da planta, refaz o
calculo de predicao e, por otimizacao, obtém uma nova sequéncia de sinais de controle para
ser novamente enviada a planta. Os demais sinais de controle sao descartados, pois sempre
no instante seguinte o controlador ird calcular uma nova sequéncia de agoes de controle.
Esse processo é conhecido como estratégia de horizonte mével, onde o controlador repete

o calculo a cada instante de tempo movendo as referéncias de tempo um passo a frente.
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Figura 3.1: Estratégia MPC.(Fonte: MATLAB)

Na Figura , H, ¢ o horizonte de predigao definido como o periodo em que o erro
entre a variavel controlada e sua referéncia deve ser zero e H, é o horizonte de controle
definido como o periodo estabelecido para o calculo do conjunto de sinais de controle.

Uma das principais vantagens do MPC ¢ a inclusao de restrigoes das varidveis no
desenvolvimento do controlador, onde ¥,,in € Ymaz representam os limites para a variavel
controlada e Ui, € Umq: representam os limites para a varidavel manipulada.

Uma representagao da estrutura interna basica do controlador preditivo pode ser vista
na Figura [3.2 Ele é composto por um modelo interno do processo para a predicao da
variavel controlada em um horizonte de predi¢ao H,. Para a obten¢ao adequada do modelo
interno é necessario utilizar técnicas de identificagao e validacao adequadas, como podem
ser vistas nos trabalhos de SHOOK et al| (1992) e HUANG et al. (2003)).

Segundo |EUZEBIO| (]2010[), os algoritmos MPC aceitam diferentes modelos bem como

restricoes e fungoes objetivas com o objetivo de oferecer diferentes alternativas para a

operacao da planta.
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Figura 3.2: Arquitetura basica do MPC.

3.4 Controle por Matriz Dindmica Sem Restricoes —
DMC

Em 1979, Cutler e Ramaker apresentaram o desenvolvimento geral do algoritmo de Con-
trole por Matriz Dinamica (DMC) que utiliza técnicas numéricas para prever o efeito das
acoes de controle futuras na saida, sujeitos a restricoes operacionais e tem sido ampla-
mente aceito na industria, principalmente pelas industrias petroquimicas. Nesta secao,
é apresentada a obtencao do modelo utilizado pelo controlador DMC, o desenvolvimento

do calculo de predicao da variavel controlada e do algoritmo de controle. Essa secao é
fundamentada em (CAMACHO e ALBA (2013)).

3.4.1 Modelo de Convolucao

O modelo de convolugao ¢ um modelo nao paramétrico, e seus coeficientes representam a
resposta da planta a uma perturbacao aplicada na variavel manipulada. Essa perturbacao
pode ser um degrau unitario em uma variavel de entrada da planta. Uma representacao
de sua resposta ¢é apresentada na Figura (3.3]

Os coeficientes g; sao os valores da variavel de saida da planta da qual se quer obter
um modelo relacionado a variavel manipulada que sofreu uma perturbagao em degrau

unitario. Esses valores sao coletados a cada instante de tempo, multiplo do periodo de
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Figura 3.3: Modelo de convolucao.(Fonte: (EUZEBIO/2010))

amostragem T,. Matematicamente, a resposta do processo para a variavel controlada y(t)

com uma perturbacao de grandeza Au pode ser representada por:

y(1) = y(0) + g1 Au
y(0) + g2Au (3.1)

y(N) = y(0) + gnAu

A letra N corresponde ao tempo para a variavel controlada atingir um novo estado
estacionario apés uma dada perturbacao. Assim, N é o nimero de coeficientes do modelo
de convolugao.

O sistema estando inicialmente em estado estaciondrio, o valor de y(0) sera igual a
zero. Para a determinacao dos coeficientes g; introduz-se uma perturbagao de grandeza
Au a varidvel manipulada para, em seguida, dividir o valor de y por Auw.

No caso em que ha uma segunda perturbagao logo em seguida a que ocorreu em ¢ = 0,
a equagao (3.1)) torna-se:

y(0) + g1Au(0)
y(2) = y(0) + goAu(0) + g1 Au(l) (32)

y(N) = y(0) + gnAu(0) + gn-1Au(1)

Generalizando a equagao (3.2]) para N perturbagoes consecutivas na variavel de entrada

y(t) = y(0) + ng(t — i) (3.3)
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3.4.2 Predicao

O modelo do processo obtido por meio da resposta ao degrau unitario é utilizado para a

predicao de sua saida conforme passos abaixo:

y(t) = Z giAu(t — 1) (3.4)

onde:
y(t) é o valor da saida no instante ;
Au(t — i) é o acréscimo na entrada u entre os intervalos t —i — 1 e t — 4;
g; sao os parametros do modelo, cujo valores sao obtidos a partir da resposta ao degrau
do sistema.
Caso o processo seja assintoticamente estavel, os coeficiente g; da resposta ao degrau

tendem a um valor constante depois de N periodos. Dessa forma, pode-se considerar:

Jk+i — 9i =0 1> N (35)

De acordo com EUZEBIO (2010), para a aplicacdo da equagao , o sistema deve ser
estavel em malha aberta, pois, caso contrario, teria um numero infinito de termos.

Considerando-se n(t) como sendo um distirbio, o valor da saida predita ¢ no instante
de tempo (t + k) é dado por:

G4kt => glu(t+k—i)+n(t+k|t) (3.6)

i=1

Separando-se o primeiro termo da equagao [3.6| em dois somatérios, onde o primeiro

representa o somatério composto por valores de Au futuros com os indices i = 1,2,--- | k

e o segundo representa o somatorio composto por valores de Au conhecidos com os indices
t=k+1,k+2,---,N, tem-se:

k N
gt +Ek|t) = ZgiAu(t—i—k—i)—i— Z gAu(t+k—i)+nt+k|t) (3.7)
=1 i=k+1

Considerando-se y,,(t) o ultimo valor lido da planta e os disturbios constantes, tem-se

que n(t + k| t) =n(t|t) =ym(t) — y(t | t). Dessa forma, tem-se:

G+ k) =0 gAu(t+k—i)+ 0 gAult + & — i) + y(t) — 300, gidu(t — i)
G+ k1) =" gdult+k—i)+ f(t+ k)

(3.8)

onde f(t+ k) é a resposta livre do sistema, ou seja, a parte da resposta que nao depende
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das acoes de controle futuras, dada por:

fE+k) =ym+ Z(gk—i-i — gi)Au(t —1)

i=1

(3.9)

Agora as predi¢oes podem ser calculadas ao longo do horizonte de predicao (k
1,2,---, H,), considerando-se H, agdes de controle:

gt +1[t) = gidu(t) + f(t+1)

gt +2|t) = g2Au(t) + g1 Au(t + 1) + f(t +2)

gt +3|t) = gsAu(t) + geAu(t + 1) + g Au(t + 1) + f(t + 3)

A Hy, .
gt + Hy | t) => " gAu(t + Hy — i) + f(t + H,)
Essa generalizacao da equacao de predicao pode ser escrita na forma de vetores:

g=G-u+f (3.10)
onde:
gt +1|1) Au(t) flt+1)
A yt+2]t) Au(t + 1) flt+2)
y= . = : f= .
y(t+H, | t) Au(t+ H, — 1) f(t+ Hp)

Por fim tem-se a matriz G da equacao [3.10, conhecida como Matriz Dinamica, que
contém informacao sobre a dinamica do processo ao longo de H,,, onde seu tamanho ¢ H,

x H, e seus coeficientes sao do modelo da resposta degrau da planta:

[ 0
g2 5
G = (3.11)
9H, 9H.-1 " a1
i 9gg, YH,—1 " YGH,—H,+1 ]

3.4.3 Algoritmo de Controle

O objetivo do controlador é calcular uma sequéncia de sinais de controle para que os

valores preditos da saida da planta sigam o mais proximo possivel o setpoint. Para isso, os

valores de entrada da planta sao selecionados para minimizar a funcao de custo quadratica

que considera a minimizacao dos erros futuros:
HP

T= o+ t)—wt+ )

j=1

(3.12)
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Pode-se incluir uma penalizagao sobre o esforco de controle, onde A é um parametro

de sintonia que representa o coeficiente de supressao de movimento:

J = ' p [t +51t) —wt+5))+ Z MAu(t +5—1))? (3.13)

O algoritmo de controle pode ser escrito na forma de vetores com a substituicao da

equacao [3.10 na equagcao [3.13;

J=(G -u+f—w!(G -u+f—w)+u‘u (3.14)
Fazendo-se a solugao analitica:

% =2GTG - u+2GT(f —w) +2\u=0 (3.15)

Que implica na lei de controle:

u=(G'G+\)'G"(w—f) (3.16)

A cada instante de tempo ¢, a lei de controle em ¢ calculada novamente e apenas
o primeiro valor da sequéncia 6tima de sinais de controle é aplicado a planta. Isso ocorre
por ser impossivel antecipar precisamente os disturbios que podem ocorrer na planta e
levar os valores de saida a serem diferentes dos usados no calculo de sinais de controle.

Além disso, a trajetoéria do setpoint pode ser modificada ao longo do tempo de predicao.

3.4.4 Parametros de Sintonia de Controladores DMC

Os principais parametros utilizados para a sintonia dos controladores preditivos DMC
sao: o horizonte de predicao H,, o horizonte de controle H, e o coeficiente de supressao
de movimento (A).

Para H, < H,, um valor elevado para o horizonte de controle melhora o desempenho
do controlador DMC, mas aumenta o valor dos incrementos na variavel manipulada,
reduzindo a robustez do controle, ou seja, para obter um bom desempenho do controlador
¢ importante a escolha adequada desses dois parametros. O coeficiente de supressao
de movimento (A) também estd diretamente relacionado com a robustez do controlador,
sendo que, quanto maior A\, maior serda a robustez do DMC. Caso aumente o valor de A,
os incrementos na variavel manipulada sao reduzidos, o que torna a resposta da variavel
de saida mais lenta e suave. Caso diminua, torna o controle mais rigoroso quanto ao erro

entre a saida da planta e a referéncia.
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3.5 Controle por Matriz Dinamica com Restricoes

O processo estudado, bem como todos os processos, estao sujeitos a restricoes. As
valvulas, por exemplo, tém suas acoes limitadas pelas posicoes totalmente abertas ou
fechadas e pela taxa de resposta. Outros exemplos de limitagoes sao as formas construti-
vas e a seguranca operacional, que também geram limites nas varidveis de processo, como
niveis em tanques, vazoes na tubulagao ou pressdes maximas. Além disso, as condigoes
operacionais sao normalmente definidas pela intersecao de certas restri¢coes por razoes ba-
sicamente economicas, de modo que o sistema de controle funcione proximo aos limites.
Tudo isso faz com que a introducao de restricoes na funcao seja minimizada. Segundo
CAMACHO e ALBA|(2013), o DMC considera intrinsecamente as restri¢oes e tem tido
muito sucesso na industria. Normalmente, os limites na amplitude e na taxa de variacao

do sinal de controle e limites na saida sao considerados:

Umin S u(t> S Umazx vt
Atmin < u(t) —u(t —1) < dupmee Vt (3.17)
Ymin S y(t) S Ymaz Vt

Ao adicionar essas restricoes a funcao objetivo, a minimizacao torna-se mais complexa,
de modo que a solugao nao pode ser obtida explicitamente como no caso do sistema sem
restricoes. O sucesso da aplicagao do MPC estd relacionado as habilidades do MPC
para otimizar as fungoes de custo e tratar as restricoes. Os seguintes motivos podem ser

mencionados:

e otimizacao das condigoes de operacao: o MPC otimiza uma fungao de custo que
pode ser formulada para minimizar os custos operacionais ou qualquer objetivo com

implicagoes economicas;

e otimizacao de transicoes: a funcgao objetiva do MPC pode ser formulada para otimi-
zar uma funcao que mede o custo de levar o processo de um ponto de operacao para

outro, com tempos mais rapidos de inicializagao ou comissionamento do processo;

e minimizac¢ao da variancia do erro: Um MPC pode ser formulado para minimizar a
variancia do erro de saida. Uma variacao menor produzird beneficios economicos

pelas seguintes razoes:

— uma variancia menor pode aumentar a qualidade do produto, bem como sua

uniformidade;

— uma variancia menor permitird que o processo funcione mais préximo das
condicoes operacionais ideais. Como a maioria dos processos possui restrigoes,
os pontos operacionais ideais geralmente ficam na intersecao de algumas res-

tricoes;
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e O tratamento explicito de restricoes pode permitir que o processo funcione mais

proximo de restrigoes e condigoes operacionais ideais;

e As consideragoes explicitas de restricbes podem reduzir o nimero de violacoes de

restri¢oes, reduzindo o nimero de paradas de emergéncia.

3.6 Identificacao do Processo no Sistema DeltaV

A identificacao da resposta ao degrau no DeltaV, que é o sistema de controle distribuido
da planta estudada, é feita pelo modelo de resposta ao impulso finita (FIR, finite impulse
response) e modelo auto-regressivo com entradas externas (ARX, autoregressive with exo-
genous inputs). A comparagao de modelos dessas duas técnicas ajuda a confirmar as
representacoes corretas dos modelos previstos. O FIR tem a vantagem de nao requerer
um conhecimento preliminar sobre o processo, enquanto o ARX usa menos coeficientes
no calculo. O modelo é validado comparando-se os dados reais do processo com os dados
do processo simulado. O DeltaV usa a modelagem de resposta ao degrau, que torna a
previsao das saidas do processo disponiveis para exibicao no aplicativo.

O bloco de fungoes MPC gera saidas futuras de processos e usa o espaco de estados
modificado para a modelagem do processo. Em um processo SISO, a saida do processo
predita é mostrada abaixo:

Tpr1 = Axy + BAug + FAwy, (3.18)
Yo = Crppa
onde
v = [y, yh Yy
a frente do tempo k;

]T é um vetor das safdas futuras preditas 0,1 ---4,---p—1 passos
A é um operador definido por Az, = [y°, ', ¢, -+, yP T,
B = [bmbb T 7bia T 7bp—1]T;
Auy = u — up_1 é a mudanga na entrada do processo/saida do controlador no instante
de tempo k;
Awy, é a saida do processo medida - saida do modelo do processo, diferenca resultante do
ruido, distirbios nao medidos e imprecisao do modelo;
F é o vetor de filtro de dimensao p;
p é o vetor de dimensao;
C' é o operador que pega o primeiro componente do vetor xy1.

Para processos multivariaveis, com m entradas e n saidas, o vetor x; tem dimensao
n*p e o vetor B é convertido em uma matriz com dimensao n * p linhas e m colunas.

O modelo FIR usa um processo de horizonte curto para evitar o ajuste excessivo do

modelo, pois fornece uma parte inicial da resposta da etapa, de modo que é suficiente
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avaliar o tempo morto usando uma abordagem heuristica. O tempo morto é entao usado
no modelo ARX, que possui menos coeficientes que o FIR.
Nos sistemas MIMO, a sobreposicao é aplicada a partir de cada entrada em cada saida.

O modelo FIR e ARX para um sistema SISO ¢ definido pelas equagoes

P
Ay = ZgiAuk_l (3.19)
j=1

onde Ay, = yr — Yr—1 ¢ a mudanca da saida do processo no instante de tempo k, p é o
horizonte de predicao, Auy_; é a mudanca da entrada do processo no instante de tempo
k—1.

A v
Yk = Z QY1 + Z Bittg—d—1 (3.20)
j=1 j=1

onde A e V sao ordens auto regressivas e médias moveis do modelo ARX com um valor

padrao de 4, «; e §; sao os coeficientes do modelo e d é o tempo morto.

3.7 Conclusao

O desenvolvimento de um controlador preditivo passa primeiramente por uma das prin-
cipais etapas, que é a identificacao do processo e a geragao do modelo de convolugao que
represente adequadamente a relagao entre as variaveis de entrada e saida da planta. Esse
modelo é utilizado para a previsao do comportamento futuro da variavel de processo em
um horizonte de predicao estabelecido. Com a predicao realizada, o controlador calcula
uma sequéncia 6tima de agoes de controle ao longo de um horizonte de controle. Entao,
o controlador aplica na planta apenas a primeira acao dessa sequéncia, e a partir de uma
resposta do processo, o controlador repete todos os calculos a fim de otimizar a resposta.
No DMC, a funcao de custo é quadratica e leva em consideracao o esforco de controle so-
licitado e a distancia entre os valores preditos e a trajetéria de referéncia. Para processos
que possuem restrigoes, a solugao nao sera analitica, mas sim por meio de um problema

de otimizacao realizado pelo controlador MPC.
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Capitulo 4

Aplicacao do MPC ao Circuito de

Remoagem

4.1 Introducao

Neste capitulo abordam-se todos os aspectos do desenvolvimento da aplicacao do MPC

industrial no sistema DeltaV, que é o sistema de controle distribuido (DCS, distributed

control system) da usina de beneficiamento da Samarco. A metodologia envolveu o es-

tabelecimento da comunicacao entre o sistema DCS e o software de simulacao via OPC

(OLE for process control), o desenvolvimento da nova proposta de controle e a realizacao

de experimentos para avaliar o desempenho da planta. As etapas estao detalhadas na

Figura

Aplicagdo de Controlador MPC no Processo de Remoagem
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Figura 4.1: Etapas do desenvolvimento.
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4.2 Comunicacao OPC

OPC é um padrao de comunicacgao seguro e confiavel utilizado no ambiente de automacao
industrial para interligar ativos de diferentes fornecedores (FOUNDATION|2017)). Com
base nos estudos de PAN| (2013)), a utilizacao do padrao de comunica¢ao OPC é comum em
projetos de otimizacao de processos de mineracao para comunicacao entre controladores
dinamicos e na obtengao de alguma variavel externa ao sistema de controle. Sua utilizagao
¢ justificada pela facilidade de configuracao, onde se pode alterar facilmente a programacao
no DCS e no simulador, necessitando apenas alterar o endereco OPC da variavel.

Os servidores OPC do DeltaV fornecem uma interface on-line com o banco de dados
na rede de controle do sistema. O OPC é baseado na tecnologia OLE/COM da Microsoft.
A arquitetura para interligar o sistema DeltaV e o servidor do simulador para leitura e

escrita das variaveis, via OPC, esta representada na Figura [4.2]

DCS

Controle de Supervisao p

Controle Classico

105

Simulador )

Sensores

4 \

Processo de Remoagem <---

Disturb

Figura 4.2: Arquitetura de comunicacao OPC.

Dentro do DCS, o controlador MPC 1é as variaveis de processo do simulador, realiza
seu algoritmo e gera suas saidas que serao os SPs remotos para os controladores PID. Por
fim, os controladores PID realizam seus algoritmos e geram suas saidas que serao escritas
nas variaveis manipuladas que estao no simulador.

Sua configuracao simplificada para leitura e escrita pode ser vista na Figura . E
necessario configurar o IP e o nome do servidor OPC, o tempo de atualizagao e o endereco

da variavel desejada.
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Communication Link Data

ServerID:  |OPC.DeltaV. |
HostlP: 172191103
Access path:

Update Rate [ms]: 1000

Point Definition

ltem ID: INTERFACE_OPCIOPC_INO1.CV

= e

Figura 4.3: Configuragao da comunicagao OPC no simulador.

4.3 Projeto dos Controladores da Camada Regulatéria

A légica de controle PID baseia-se no célculo do erro e(t) entre o valor desejado r(t) e o
retorno da planta y(t), isto é, e(t) = r(t) — y(t), como representado pela Figura Sua
lei de controle é descrita por

C = kpe(t) + ki [y e(t)dt + k252,
onde ky, k;, kq sao os parametros de sintonia que representam os ganhos proporcional,

integral e derivativo do PID, respectivamente. A selecao 6tima dos ganhos é realizada
utilizando-se métodos de sintonia existentes na literatura como Método de Ziegler e Ni-
chols, Método de Cohen Coon e Método do Modelo Interno (IMC). Uma compilacao de
métodos de sintonia PID pode ser visto em (O’DWYER|2009).

r(t) e(t) y(t)
Processo >

Figura 4.4: Sistema de controle PID.

As malhas de controle atuais no sistema de controle automéatico do processo de remo-

agem sao:
e Controle da Velocidade da bomba 07BP013 (SIC-004).
e Controle de Vazao de dgua no moinho 09MS003 (FIC-013).
e Controle de Nivel da caixa 09ST009 (LIC-001).

e Controle da Velocidade da bomba 09BP023 (SIC-001).
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Das malhas existentes, hd a necessidade de melhorar as estratégias de controle das
malhas SIC-004 e SIC-001. As malhas de controle de velocidade, SIC-004 e SIC-001,
nao levavam em consideragao a vazao massica no recalque da bomba. Para obter uma
vazao estavel na alimentacao dos ciclones é muito importante que essas malhas de controle
possam controlar a vazao e nao apenas a velocidade da bomba. Segundo RAMASAMY]
et al| (2005), um dos principais parametros que devem ser ajustados para controlar
o tamanho das particulas no overflow dos ciclones é a pressao de alimentacao. Uma
vazao estavel contribui para o melhor controle da pressao, o que torna uma variavel
imprescindivel a ser controlada.

Com a aplicacao do controlador MPC, também ha a necessidade de possibilitar o
controle do nivel da caixa da descarga do moinho de duas formas. A primeira é a malha
de controle existente com o nivel da caixa sendo a varidavel de processo e a abertura
da vélvula de adigao de agua FV-004 sendo a variavel manipulada. A segunda é uma
nova malha de controle, que tem como variavel de processo a vazao de agua na caixa
095T009 e a varidvel controlada sendo a mesma valvula FV-004. Nessa opc¢ao, o nivel
passou a ser uma variavel controlada pelo controlador MPC, ou seja, a primeira malha é
utilizada quando o MPC esta desativado e a segunda malha é utilizada quando o MPC
esta ativado. Dessa forma, o controle regulatério do processo de remoagem fica como
mostrado na Figura [£.5] Seu detalhamento estd na Tabela [4.1] Os tags das malhas nao

foram alterados.

Tabela 4.1: Controladores PID do processo de remoagem

PID Descricao PV CvV
Controle de vazao - ) N Taxa de
S1C-004 da bomba 07BP013 | V780 na Alimentaco | o0 - 40 07BP013
Controle de Vazao de Agua Vazao de Agua
FIC-013 no moinho 09MS003 no moinho 00MS003 | *-Pertura da FV-001
S1C-001 Controle de vazao Vazao na Descarga Taxa de
) da bomba 09BP023 da Caixa 09ST009 Velocidade 09BP023
Controle de Nivel )
LIC-001_1 da caixa 09ST009 Nivel da 09ST009 Abertura da FV-004
Controle de Vazao de Agua Vazao de Agua
LIC-001.2 na caixa 09ST009 na caixa 00STO09 | -Pertura da FV-004
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SP AUTO Circuito de Remoagem

Taxa de Velocidade

SIC-004

|

da 07BP013
Vazdo na
alimentagdo
SP AUTO
Abertura da
. 2lEre FV-001
Vazdo de Agua
no Moinho
SP AUTO
(" F—»iLic-001_1
Nivel da Caixa
SP AUTO
Abertura da
(—»juc-001_2 FV-004
Vazdo de Agua
na Caixa

SP AUTO

Taxa de Velocidade

SIC-001 da 09BP023

|

Vazdo na
descarga da caixa

- =

Figura 4.5: Sistema de controle PID da remoagem com melhorias.

A programacgao no sistema DeltaV é realizada utilizando-se blocos de funcao. Na
Figura 4.6 é mostrado o algoritmo de um dos controladores PID existentes no processo de
remoagem. Os parametros de entrada, de saida e de sintonia sao configurados no bloco

principal.

MEDULD DE CONTROLE PID MESTRE SEM AD - SAMARCO

Algoritmo
BKCAL_IN I~ H/EKCAL_DOMNY] FID
CAS_IN_REF | IIMPCIADQICAS_IN PB4
W-ﬂ [ IR F37357 e{T  BKEAL_OUT
C S Al SOFT 637233 | leaz_m out | |50.6953 50,6953 | ouT
T [ [ bwaL FICA/OUT
o_m auTl (]
#2 _l=muLaTE N
_ITRE_N_D
O | TRk waL
#4

Figura 4.6: Algoritmo de um controlador PID no ambiente do DeltaV.



Antes de realizar a sintonia dos controladores PID é preciso identificar os modelos do
processo. O DeltaV, por meio da ferramenta DeltaV Tune, utiliza o principio Relay Self
Oscillation para realizar a identificacdo do processo. Ou seja, a variavel manipulada é
alterada em forma de relé para obter a curva de reagdo. As Figuras [4.7], [.8|
e apresentam os testes de identificacao das malhas de controle SIC-004, FIC-013,
LIC-001_1, LIC-001_2 e SIC-001, respectivamente.

Sintonia PID - Controle de Vazao da Bomba 07BP013
T T T T T T

94

Velocidade Bomba (%)

1520

1500

1480

1460

1440

1420

Vazao no Recalque (t/h)

1400

1380 I I I I I I I I I

Figura 4.7: Identificacao do sistema - PID SIC-004.
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Figura 4.8: Identificagao do sistema - PID FIC-013.
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Figura 4.9: Identificacao do sistema - PID LIC-001_1.
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Sintonia PID - Controle de Vazdo de Agua na Caixa
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Figura 4.10: Identificacao do sistema - PID LIC-001_2.

%5 Sintonia PID - Controle de Vazao da Bomba 09BP023
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Figura 4.11: Identificacao do sistema - PID SIC-001.

Com a identificagao do processo realizada, o DeltaV calcula os modelos que represen-
tam adequadamente a relacao entre as entradas e as saidas da planta. A malha de controle
de nivel LIC-001_1 tem uma dinamica integradora. As demais malhas de controle de vazao
possuem um tempo morto proximo de zero e sua dinamica é de primeira ordem. A partir

desses modelos, é aplicado o método de sintonia IMC e convencionou-se o parametro A
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igual a 1. O parametro A\ define quao rapido se deseja que a saida do processo acompanhe
o setpoint e sua escolha deve respeitar as restrigoes dinamicas do sistema, ou seja, nao
deve ser menor, por exemplo, que o tempo morto. Em seguida, é realizada a sintonia e o

calculo dos parametros do controlador. Os valores para os parametros dos controladores
PID sao apresentados na Tabela

Tabela 4.2: Parametros de sintonia PID
kp ki kd
SIC-004 0,5700 | 0,0980 | 0,0
FIC-013 0,3600 | 0,0962 | 0,0
LIC-001_1 | 3,7100 | 0,0086 | 0,0
LIC-001_2 | 0,2400 | 0,1111 | 0,0
SIC-001 0,4400 | 0,1190 | 0,0

4.4 Projeto do MPC para o Circuito de Remoagem

O projeto do MPC pode ser executado em trés etapas macros. A primeira é a identificacao
do processo para a determinagao do modelo de convolugao, de acordo com o comporta-
mento das varidveis controladas, devido a um degrau aplicado a planta. A segunda etapa
é o desenvolvimento do controlador pela definicao de seus parametros de sintonia. Por
fim sao realizados testes para avaliar o desempenho do controlador.

Para desenvolver a aplicagao de controle MPC no sistema DeltaV, primeiramente
sao definidas as varidveis controladas e manipuladas que sao integradas ao controlador.
Respondendo a primeira pergunta dessa pesquisa, com o objetivo de obter um controle
da granulometria do produto final e a redugao da moagem em excesso do material, as

variaveis controladas definidas sao:

e Percentual de sélidos no moinho (%);
e Carga circulante (t/h);
e Granulometria do produto final (% — 325mesh);

e Nivel da caixa da descarga do moinho (%).

Com o objetivo de controlar as variaveis da camada superviséria, as variaveis mani-
puladas do controlador MPC sao os setpoints remotos das malhas de controle existentes

na planta. As varidveis sao:
e SP remoto do controlador de vazao da bomba 07BP013 (¢/h);

e SP remoto do controlador de vazao de dgua no moinho 09MS003 (m?/h);
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e SP remoto do controlador de vazao de dgua na caixa 09ST009 (m?/h);

e SP remoto do controlador de vazao da bomba 09BP023 (¢/h).

Uma vez que as variaveis foram definidas, é possivel elaborar um diagrama esquemaético
do controlador MPC aplicado ao circuito de remoagem, como apresentado na Figura[4.12]

Esse diagrama é utilizado como referéncia para a elaboragao do algoritmo de controle
MPC.
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Figura 4.12: Diagrama esquemético do MPC aplicado ao circuito de remoagem.

O algoritmo de controle preditivo do DeltaV é fundamentado no DMC, conforme visto
no Capitulo Sua programacao ¢ realizada utilizando-se bloco de funcao. Na Figura
¢ mostrado o algoritmo do controlador MPC com a leitura e escrita das varidveis
anteriormente definidas. A configuragao das variaveis juntamente com suas restrigoes sao

configuradas no bloco principal.
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Figura 4.13: Algoritmo do controlador MPC no ambiente do DeltaV.

4.4.1 Identificacao do Processo

A identificacao do processo é a etapa que identifica matematicamente o sistema dinamico
observando-se a resposta da planta a partir de uma excitagao, para construir um modelo
que descreva as principais caracteristicas do sistema real. Segundo AGUIRRE (2004) as
principais etapas para a identificacao de um sistema sao: coleta dos dados de entrada e
saida do processo, definicao do modelo matemaético para representar o sistema, estimagcao
dos parametros por meio de procedimentos numéricos para a obtencao dos coeficientes do
modelo e, por ultimo, é realizada a validagao do modelo obtido.

O sistema DeltaV proporciona a realizacao do experimento para a modelagem do
processo a partir da ferramenta DeltaV Predict. Essa modelagem tem o objetivo de
obter a relacao entre as variaveis manipuladas e as variaveis controladas. Por exemplo, é
necessario saber se o aumento em uma determinada varidvel manipulada pode resultar em

um aumento, diminui¢ao ou outra alteracao complexa das variaveis controladas, incluindo
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também se as respostas sao lentas ou rapidas. Ao final, sdo obtidas 16 respostas em malha

aberta como mostrado nas Figuras [£.14], [£.15] [£.16] e [4.17]
Nas figuras |4.14] [4.15] [4.16| e [4.17] (1) representa a variagdo positiva no setpoint da

malha de controle SIC-004 (controle de vazao da bomba 07BP013) de +50t/h, (2) repre-

senta a varia¢ao positiva no setpoint da malha de controle FIC-013 (controle de vazao de

dgua no moinho 09MS003) de +5m3/h, (3) representa a variacao positiva no setpoint da
malha de controle LIC-001_2 (controle de vazao de dgua na caixa 09ST009) de +15m3/h
e (4) representa a variac@o positiva no setpoint da malha de controle SIC-001 (controle
de vazao da bomba 09BP023) de +50t/h.
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Figura 4.14: Resposta do percentual de solidos ao degrau aplicado nas varidveis manipu-
ladas.
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Figura 4.15: Resposta da carga circulante ao degrau aplicado nas variaveis manipuladas.
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Figura 4.16: Resposta da granulometria ao degrau aplicado nas varidveis manipuladas.
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Figura 4.17: Resposta do nivel ao degrau aplicado nas variaveis manipuladas.

Ao final da etapa de identificagao, sao obtidos dezesseis modelos caixa preta (black-
bozr). Os parametros dos modelos estao descritos na Tabela , onde K é o ganho do

processo, T} é a primeira constante de tempo, T é a segunda constante de tempo e 7 é o

tempo morto do processo.
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Tabela 4.3: Parametros dos modelos do processo

1000

Parametros dos Modelos SIC-004 | FIC-013 | LIC-001_2 | SIC-001
K 0,032 -0,467 -0,041 0,172

Porcentaldesodos| 1) | 2307 | 23385 | aLon | a0
7(s) 3 3 6 3

K -0,089 -0,003 -0,038 0,927

Carga Circulante %Ezg 27,(?‘92 4,((5)15 218’505419 23,877
7(s) 9 95 3 3

K 0,018 -0,008 0,017 0,156

Granulometria Ti(s) | 33,058 36,923 32,354 27,692
Ts(s) 8,48 0 9,185 0
7(s) 3 15 15 3

K 1,935 0,044 0,396 -1,265

Nivel Ti(s) | 142,76 | 128,918 132,864 | 127,877

Ty(s) | 51,083 39,543 56,367 61,354
7(s) 3 54 15 15
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O modelo forneceu uma boa representacao da dinamica do processo e isso é eviden-
ciado pelo erro médio quadratico das variaveis controladas. Os erros dos modelos das
quatro varidveis controladas ficaram abaixo de um, portanto, os modelos preditos sao

relativamente fortes.

4.4.2 Configuracao do Controlador MPC

Apés a determinacao dos modelos do processo, é necessario realizar a configuracao de
alguns parametros do controlador MPC para que ele seja projetado. Foi considerado um
horizonte de predi¢ao H, de 30 e um horizonte de controle H, de 5. Para o peso sobre erros

nas varidveis de controle (Q)) e o peso nas varidveis manipuladas (R) foram considerados:

(0.8 0 0 0]
0 070 0
’ 4.1
@ 0 0 1 0 (4.1)
(0 0 006
oo :
0 0.7 0
R= ’ (4.2)
0 0 06 0
0 0 0 09

Na equacao 4.1, o valor do peso da variavel granulometria é mantido com o valor 1,
pois é considerado a varidvel mais importante a ser controlada. J& na equagao [4.2] o
peso da taxa de alimentacao ¢ mantido em 1 porque é uma variavel que pode se mover
livcemente para manter a estabilidade da producao.

Outra configuracao importante é a definicao das restricoes para as variaveis controladas
e manipuladas. As restricdes de processo adicionadas ao controlador estao descritas na

Tabela [4.4 As mesmas foram definidas de acordo com as limitagoes do processo.

Tabela 4.4: Restricoes das variaveis controladas e manipuladas

Variavel Unidade Restrigao
Inferior | Superior

Percentual de solidos no moinho % 77 81

Carga circulante t/h 1700 1900
Granulometria do produto final % — 325mesh 88 91
Nivel da caixa da descarga do moinho % 80 90

SP remoto SIC-004 t/h 1300 1600

SP remoto FIC-013 m3/h 40 100

SP remoto LIC-001_2 m3/h 320 440

SP remoto SIC-001 t/h 3600 3900
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4.5 Simulacoes e Resultados

Nessa secao sao apresentados os experimentos propostos para a analise do desempenho do
processo e do sistema de controle com o controlador MPC, em uma camada supervisdria,
calculando setpoints remotos para os controladores PID, o que vai ajudar a responder a se-
gunda e terceira pergunta dessa pesquisa. As simulagoes com o processo sendo controlado
por PID e por MPC foram realizadas seguindo o diagrama da Figura [4.1§

Estabilizar o ) API'C_ar Analisar o Avaliar o
Processo de ) Disturbio na Comportamento Ly DESeMpenho
Remoagem 7| Alimentagao i pF'rDCESSO | do Sistema de

) da Remoagem Cantrole Fim

Figura 4.18: Etapas das simulagoes.

Inicio

Para aplicar-se a perturbacao no processo é necessario estabilizar todas as variaveis
do processo com o intuito de ter o circuito igual para todos os casos estudados. Na etapa
de aplicacao dos disturbios no processo, conforme Figura [4.18] os experimentos foram
divididos por tipo de perturbacao para possibilitar a comparacao do desempenho de uma
linha do circuito de remoagem sendo controlado por controlador MPC, em uma camada
supervisoria, e apenas por controladores PID. Os sinais das perturbacoes propostas sao

baseados em situagoes reais e comuns na planta. Os experimentos sao:

e Experimento I: Aumento do percentual de sélidos da polpa da alimentacao da re-

moagem.

e Experimento II: Queda brusca da taxa de alimentagao da usina. Para isso, foi

considerada uma reducgao no percentual de solidos da alimentacao da remoagem.
e Experimento III: Variagao da granulometria da alimentacao da remoagem.

e Experimento IV: Abertura e fechamento das valvulas dos ciclones, para avaliar o

desempenho do processo ao ajustar a pressao nos ciclones.

e Experimento V: Alteracao do setpoint da granulometria.

A realizacao dos experimentos utilizou a plataforma desenvolvida, ou seja, o sistema
de controle pertencente ao DeltaV interage com o processo simulado, via OPC. O tempo
de amostragem para todos os experimentos foi de 1 segundo.

Como referéncia para as variaveis controladas, foram considerados os seguintes set-

points quando o circuito é controlado por MPC.

e Percentual de Sélidos: 79, 74%
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e Carga Circulante: 1838t/h
e Granulometria: 90, 4% — 325mesh

e Nivel: 85%

A partir dos experimentos é possivel avaliar e comparar o comportamento do processo
e o desempenho do sistema de controle sendo controlado apenas por controladores PID
e por MPC. Para todos os experimentos foram considerados 14 ciclones em operacao no

primeiro estagio de classificagao e 13 em cada bateria de ciclones do segundo estagio.

4.5.1 Experimento I

O primeiro experimento consiste no aumento do percentual de solidos da alimentacao.
Para isso, foi alterado o percentual de sélidos de 48% para 50% da polpa que alimenta o
circuito de remoagem. Essa perturbacao foi aplicada em dois momentos distintos, quando
o processo esta sendo controlado apenas por controladores PID e quando o processo esta
sendo controlado pelo controlador MPC em uma camada superviséria.

Na Figura |4.19|sao apresentadas as respostas das varidveis controladas com o processo
sendo controlado por apenas controladores PID e por controlador MPC na camada super-
viséria. Na Figura [4.20] sao apresentadas as agoes geradas pelo controlador MPC sobre

as variaveis manipuladas, que sao os setpoints remotos das malhas de controle.
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Figura 4.20: Acoes das variaveis manipuladas a perturbagao imposta no experimento I.

Pela Figura 4.19] com o circuito sendo controlado apenas por PID, as varidveis da
camada superviséria sao afetadas pela perturbacao e sé sao corrigidas a partir da analise
do operador da planta e, posteriormente, atuacao nas malhas de controle do processo.
Nesse caso, ocorre um aumento no percentual de sélidos no moinho, um produto com o
dso maior e um aumento na carga circulante no circuito.

J4& o circuito sendo controlado por MPC na camada supervisoria, a partir das agoes de
controle geradas, que sao os setpoints remotos das malhas de controle, como observado na
Figura 4.20] as variaveis controladas sao afetadas, mas conseguem voltar para os setpoints
estabelecidos.

No primeiro momento, ha o aumento no percentual de solidos no moinho, porém, o
controlador MPC gera um aumento no setpoint da malha de vazao de d4gua no moinho
e uma pequena reducao no setpoint da malha de vazao de polpa da alimentacao. Para
corrigir o nivel da caixa, que ¢é afetado pelas alteracoes anteriores, o setpoint de vazao
de dgua na caixa também é aumentado. Por fim, o setpoint da malha de vazao de polpa
da descarga da caixa é submetido a uma redugao e posteriormente a um acréscimo. Nos
instantes seguintes, o controlador MPC calcula novas acoes de controle para refinar o
resultado. Nesse caso, apds acoes do controlador, as varidaveis de processo se estabilizam

em seus valores de referéncia, como por exemplo, a granulometria do produto final.
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4.5.2 Experimento 11

O segundo experimento consiste em testar o circuito quando ha uma queda brusca na
alimentacao da usina. Esse fato é recorrente no circuito real estudado. Quando hé uma
queda brusca, a agua compensa o sélido, ou seja, o percentual de sélidos da alimentacao
do circuito de remoagem diminui. Para simular uma situacao préxima a real, foi alterado
o percentual de solidos de 48% para 40% da polpa que alimenta o circuito de remoagem.
Essa perturbagao foi aplicada em dois momentos distintos, quando o processo esta sendo
controlado apenas por controladores PID e quando o processo esta sendo controlado pelo
controlador MPC na camada superviséria.

Na Figura 4.21|sao apresentadas as respostas das varidveis controladas com o processo
sendo controlado apenas por controladores PID e por controlador MPC na camada super-
visoria. Na Figura sao apresentadas as acoes geradas pelo controlador MPC sobre

as variaveis manipuladas, que sao os setpoints remotos das malhas de controle.
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Figura 4.21: Respostas das variaveis controladas a perturbacao imposta no experimento

I1.

Pela Figura 4.21] com o circuito sendo controlado apenas por PID, as varidveis da
camada superviséria sao afetadas pela perturbacao e sé sao corrigidas a partir da analise
do operador da planta, para posteriormente atuar nas malhas de controle do processo,
como aconteceu no experimento I. Nesse caso, ocorre uma reducao no percentual de sélidos

no moinho, um produto com o dsg menor e uma redugao na carga circulante no circuito.

o8



<

’5\ 1600 : : : : “:E/ 80 : : : :
o3 &
'S S 1550 ¢ E £070¢ 1
SO g o
5N g T
E 215001 g S 2601 ]
[ e g 1S
g e
oo 1450 ] oo 50f ]
Ho ) T W
N ~— o=
g T

1400 : : : : N 40 : : : :

1000 2000 3000 4000 5000 > 1000 2000 3000 4000 5000

Tempo (s) Tempo (s)

N
a
o

\/\J |

N
o
o
T
L

w W W
SN
N oW A
S & o
T
.

w

o

o
L

3710 1 1

SP remoto SIC-001)

3700

1000 2000 3000 4000 5000 1000 2000 3000 4000 5000
Tempo (s) Tempo (s)

Vazao de agua na caixa (m3¥h)
(SP remoto LIC-001-2)
g

n
g
Vazao na descarga da caixa (t/h)

Figura 4.22: Acoes das variaveis manipuladas a perturbagao imposta no experimento II.

E possivel perceber a situacao real sendo replicada no circuito simulado. Quando ha
uma queda na alimentacao da usina de beneficiamento, essa perturbacao chega ao circuito
de remoagem e o percentual de sélidos no moinho é reduzido resultando em um produto
com dsg menor, o que mostra uma sobremoagem do material.

Ja o circuito sendo controlado por MPC na camada supervisoria, a partir das agoes
de controle geradas, como observado na Figura as variaveis controladas sao afetadas
mas conseguem voltar para os setpoints estabelecidos.

No primeiro momento, ha a reducao no percentual de sélidos no moinho, porém, para
compensar o acréscimo de dgua na alimentacao do circuito, o controlador MPC gera uma
reducao no setpoint da malha de vazao de dgua no moinho e um acréscimo no setpoint
da malha de vazao de polpa da alimentagao. Para corrigir o nivel da caixa, que é afetado
pelas alteracoes anteriores, o setpoint de vazao de dgua é reduzido. Por fim, o setpoint
da malha de vazao de polpa da descarga da caixa é submetido a um acréscimo. Nos
instantes seguintes, o controlador MPC calcula novas acoes de controle para refinar o
resultado. Nesse caso, apds acoes do controlador, as variaveis de processo se estabilizam

em seus valores de referéncia, como por exemplo, a granulometria do produto final.

4.5.3 Experimento III

O terceiro experimento consiste em testar o circuito quando ha uma alteracao na carac-
teristica fisica do minério que alimenta o circuito de remoagem. Para isso, foi alterada

a curva granulométrica do minério, onde o parametro dsy foi alterado de 46, 7um para
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49, 1uym. Essa perturbagao foi aplicada em dois momentos distintos, quando o processo
esta sendo controlado apenas por controladores PID e quando o processo esta sendo con-
trolado pelo controlador MPC em uma camada superviséria.

Na Figura |4.23|sao apresentadas as respostas das varidveis controladas com o processo
sendo controlado apenas por controladores PID e por controlador MPC na camada super-
visoria. Na Figura [4.24] sao apresentadas as acoes geradas pelo controlador MPC sobre

as variaveis manipuladas, que sao os setpoints remotos das malhas de controle.
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Figura 4.23: Respostas das varidveis controladas a perturbagao imposta no experimento
I11.

Pela Figura [1.23] com o circuito sendo controlado apenas por PID, as varidveis da
camada superviséria sao afetadas pela perturbacao e s6 sao corrigidas a partir da analise do
operador da planta, para posteriormente atuar nas malhas de controle do processo, como
aconteceu nos experimentos anteriores. Nesse caso, ocorre uma redugao no percentual de
solidos no moinho, um produto com o dsy maior e uma redugao na carga circulante no
circuito.

Ja o circuito controlado por MPC na camada superviséria, a partir das agoes de
controle geradas, como observado na Figura [£.24] as varidveis controladas sao afetadas
mas tentam retornar para os setpoints estabelecidos, mas como o sistema se esbarrou em
um dos limites operacionais estabelecidos na segéo (o SP de 4gua chegou ao seu limite

de 440m3/h), as varidveis nao retornam completamente para os valores de referéncia.
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Figura 4.24: AcoOes das variaveis manipuladas a perturbacao imposta no experimento III.

No primeiro momento, ha a redugao no percentual de sélidos no moinho. Dessa forma,
o controlador MPC gera uma reducao no setpoint da malha de vazao de dgua no moinho
e um acréscimo no setpoint da malha de vazao de polpa da alimentacao. Para corrigir
o nivel da caixa, que é afetado pelas alteragoes anteriores, o setpoint de vazao de agua
¢ aumentado. Por fim, o setpoint da malha de vazao de polpa da descarga da caixa é
submetido a um acréscimo.

Nos instantes seguintes, devido ao aumento do setpoint de 4gua na caixa, o controlador
MPC gera uma reducao no setpoint da malha de vazao de agua no moinho e um reducao
no setpoint da malha de vazao de polpa da alimentagao, porém, uma das agoes de controle
se esbarra em seu limite operacional. Nesse caso, apds acoes do controlador, a variavel
de granulometria nao retorna para sua referéncia. Ja o nivel fica oscilando préximo ao
setpoint.

E possivel perceber que enquanto a vazao de dgua aumenta, a variavel granulometria
esta retornando para o valor de referéncia, mas no momento em que a malha de controle
chega em seu limite operacional, a granulometria nao consegue mais ser corrigida. Ou seja,
o controlador MPC serd efetivo até esbarrar nos limites operacionais da planta, porém,
se comparado com a situacao normal, ja é possivel verificar uma melhora nos valores das

variaveis de processo da camada superviséria. O percentual de solidos e a carga circulante

sao mantidas estaveis.
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4.5.4 Experimento IV

O quarto experimento consiste em testar o processo nas condigoes de alteracao do ntimero
de ciclones em operagao. Dessa forma, foram realizados dois experimentos, o primeiro foi
abrir uma valvula de ciclone do primeiro estagio de classificacao. Ja o segundo foi fechar
uma valvula de ciclone do primeiro estagio de classificacao com o processo nas mesmas
condicoes do teste anterior.

Na Figura 4.25sao apresentadas as respostas das varidveis controladas com o processo
sendo controlado por controlador MPC na camada superviséria. Na Figura e
sao apresentadas as agoes geradas pelo controlador MPC sobre as variaveis manipuladas,

que sao os setpoints remotos das malhas de controle.
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Figura 4.25: Respostas das variaveis controladas a perturbacao imposta no experimento

IV.

O controle da abertura e fechamento das véalvulas dos ciclones é realizado pelo operador
a partir do valor de pressao na alimentacao da bateria de ciclones e também quando ha
uma variagao consideravel na alimentacao, que vai afetar também a pressao. Pela Figura
4.25| o circuito sendo controlado por MPC, em ambos os casos, a partir das agoes de
controle geradas, como observado nas Figura e as varidveis controladas siao

afetadas mas retornam para os setpoints estabelecidos.
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Figura 4.26: Agoes das variaveis manipuladas ao fechamento de uma valvula de ciclone
imposta no experimento IV.
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Figura 4.27: Acoes das varidveis manipuladas a abertura de uma valvula de ciclone im-
posta no experimento IV.

Para o experimento em que se fecha uma valvula de ciclone, no primeiro momento,
aumenta-se o percentual de sélidos no moinho, gera-se um produto com o dsy menor e

reduz-se a carga circulante no circuito. Dessa forma, o controlador MPC atua em suas
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variaveis manipuladas para a correcao da tendéncia das varidveis controladas. Ja para o
experimento em que se abre uma valvula, ocorre a andlise inversa.

Esses experimentos mostraram a capacidade do controlador MPC em trabalhar com
alteracoes na configuracao do circuito durante a operacao. Todas as variaveis da camada
supervisoria sao mantidas em torno de suas referéncias.

Como proposta de melhoria, a operagao dos ciclones (abertura e fechamento das
vélvulas) pode ser feito de maneira automatica. A partir da leitura da variavel de pressao
e da vazao da alimentacao do circuito sao realizados os comandos necessarios para manter

a operacao estavel sem a intervencao do operador.

4.5.5 Experimento V

O quinto experimento consiste em testar o processo em uma possivel alteracao do setpoint
de uma das variaveis controladas. Isso pode se tornar importante em uma possivel al-
teracao da campanha de producao, por exemplo. Nesse sentido, durante o teste, realizou-
se uma alteracao no setpoint da varidvel granulometria do produto final, de 90,4% —
325mesh para 89,9% — 325mesh.

Na Figura[4.28|sao apresentadas as respostas das varidveis controladas com o processo
controlado pelo controlador MPC na camada supervisoria. Na Figura Sa0 apresen-
tadas as acoes de controle geradas pelo controlador MPC sobre as varidveis manipuladas,

que sao os setpoints remotos das malhas de controle.

= 80 : : : : 1845
2 —_
-~ =
S 79.9+ ] 2
kel [0}
o € 1840 1
n o
3 g T W )
© &)
3 w 1835+ 1
S 2
©
S $)
a
79.5 ' ' ' : 1830 ' ' ' '
1000 2000 3000 4000 5000 1000 2000 3000 4000 5000
Tempo (s) Tempo (s)
91 " " " " 87

Granulometria (%-325mesh)

. . . 84 . . .
1000 2000 3000 4000 5000 1000 2000 3000 4000 5000

Tempo (s) Tempo (s)

Figura 4.28: Respostas das variaveis controladas a perturbagao imposta no experimento

V.
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Figura 4.29: Acoes das variaveis manipuladas a perturbagao imposta no experimento V.

Nesse experimento, é possivel perceber pela Figura [£.28, que com o controlador MPC
na camada supervisoria, ha a possibilidade de trabalhar com o circuito em faixas de
operacoes distintas. No momento da mudanca do setpoint da granulometria, todas as
variaveis sao afetas, mas a partir das agoes de controle geradas, como observado nas Figura
as variaveis controladas retornam para os setpoints estabelecidos e a granulometria
chega ao seu novo valor de referéncia. O controlador MPC permite esse tipo de a¢ao, mas
sempre dentro dos limites operacionais da planta.

Para estabilizar o processo no novo ponto de operacao, o controlador MPC gera um
acréscimo no setpoint da malha de vazao de agua no moinho e no setpoint da malha de
vazao de polpa da alimentacao. Para corrigir o nivel da caixa, o setpoint de vazao de
agua é reduzido. Por fim, o setpoint da malha de vazao de polpa da descarga da caixa é

submetido a uma reducao.

4.5.6 Consideracoes sobre o Consumo Especifico de Energia

Utilizando-se os dados gerados nos experimentos I, IT e III, que comparam o desempenho
do processo de remoagem com o controlador MPC desligado e em funcionamento, foi
possivel avaliar o desempenho do moinho quanto ao consumo de energia especifica. Com
a utilizagao da ferramenta MINITAB, os dados de consumo especifico de energia foram
compilados e estao demonstrados na Figura 4.30| com a média e o desvio padrao. Na
Figura[4.31] é apresentada a mesma andlise para a situacao que ocorre uma queda brusca

na alimentacao da usina, tratada no experimento II.
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Figura 4.30: Consumo especifico de energia (kWh/t).
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Figura 4.31: Consumo especifico de energia (kWh/t) no Experimento II.
Pela Figura 4.30] o circuito de remoagem, quando controlado com o MPC ligado, o

moinho possui uma eficiéncia adequada e um desvio padrao menor se comparado com o

processo controlado apenas por controladores PID.
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Pela Figura 4.31] o consumo especifico de energia pelo moinho, quando controlado
pelo controlador MPC na camada supervisdria, cai aproximadamente 3%. Ou seja, além
de produzir um produto com uma qualidade fora da especificacao, o circuito controlado
apenas por controladores PID gera mais finos e consome mais energia. O que justifica tal
ganho ¢ a estabilizagao do percentual de sélidos no moinho. Com o processo controlado
apenas por controladores PID, ha uma redugao no percentual de sélidos no moinho o que
contribui para a reducao da eficiéncia da moagem e aumento do consumo de energia.

Essa estabilizacao do consumo energético se deve a estabilizacao do percentual de
solidos no interior do moinho. Com o processo controlado por um controlador MPC,
onde torna-se possivel controlar as variaveis da camada superviséria, como é o caso do
percentual de solidos, traz como consequéncia, uma manutencao das variaveis importantes
do processo em seus valores ideais, o que leva a beneficios como é o caso da estabilizacao

e redugao do consumo de energia pelo moinho.

4.5.7 Consideragoes sobre a Alimentagao do Moinho

Utilizando-se os dados gerados nos experimentos I, I e III, que comparam o desempenho
do processo de remoagem com o controlador MPC desligado e em funcionamento, foi
possivel avaliar o processo de remoagem quanto a alimentacao do moinho. Aqui é feita
uma andlise considerando apenas a alimentacao de s6lidos. Com a utilizacao da ferramenta
MINITAB, os dados de alimentacgao do moinho foram compilados e estao demonstrados

na Figura 4.32| com a média e o desvio padrao.
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Figura 4.32: Vazao de Alimentacao do Moinho (t/h) - apenas sélidos.
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Pela Figura|4.32] a vazao de alimentacao do moinho, quando controlada pelo controla-
dor MPC em uma camada supervisdria, se mantém estavel durante todas as perturbacoes
apresentadas nos experimentos. Avaliando a média de alimentacao, é possivel verificar
que com o MPC, o circuito consegue manter uma maior massa no interior do moinho o
que ajuda na sua eficiéncia. Além disso, o circuito sendo controlado apenas por PID apre-
senta uma variabilidade maior no processo, o que contribui para uma qualidade inferior
do produto final.

Esse aumento no volume de sélidos no interior do moinho e a reducao da sua variabili-
dade justifica a redugao do consumo energético. Em momentos que ocorrem perturbagoes
no processo, o controlador MPC, por meio de suas agdes de controle, consegue contro-
lar adequadamente as variaveis da camada superviséria. Nesse caso, a carga circulante

também é estabilizada, o que contribui para o resultado apresentado.

4.6 Conclusao

Nesse capitulo as técnicas de controle referentes ao controlador MPC apresentado no
Capitulo [3| foram aplicadas utilizando-se um MPC industrial disponivel no sistema DCS
da planta. Para isso, foi estabelecida a comunicacao entre o DeltaV e o simulador de
processo, onde uma linha de remoagem foi simulada.

Para a aplicacao do MPC, foram propostas algumas alteracoes de estratégias de con-
trole para melhorar o desempenho da planta. Apds alteradas as malhas de controle,
as mesmas foram sintonizadas com a utilizacao do método IMC para obter os melhores
valores dos parametros dos controladores PID.

Ja na etapa de desenvolvimento do controlador MPC, necessitou-se realizar a identi-
ficagdo do processo para obter um modelo que representasse a relacao entre as variaveis
controladas e as variaveis manipuladas. Por fim, os parametros do MPC foram configu-
rados e o controlador foi projetado no bloco de funcao do DeltaV.

Para avaliar o desempenho do processo sendo controlado por MPC, foram realizados
experimentos que comparam o processo da remoagem sendo controlado por PID e por
MPC. Concluiu-se que com o processo de remoagem controlado por MPC, em uma camada
supervisoria, sao gerados valores ideais para os setpoints remotos das malhas de controle,
o que contribui para a estabilizacao do processo e a melhora no controle da qualidade do
produto final por meio da variavel granulometria.

Com a nova proposta de controle, verificou-se uma reducao de aproximadamente 3%
no consumo de energia pelo moinho. Além disso, um aumento da alimentacao de sélidos
no moinho.

Também ¢é importante ressaltar que o controle da granulometria do produto final,
que é uma das principais variaveis do processo de moagem, foi melhorado, possibilitando

manter a variavel em torno de sua referéncia. Isso possibilitou produzir um concentrado
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com uma qualidade elevada.
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Capitulo 5

Conclusao e Trabalhos Futuros

5.1 Conclusao

Neste trabalho foi apresentado o desenvolvimento da aplicacao de um controlador pre-
ditivo industrial em uma linha do processo de remoagem da Samarco com o objetivo de
melhorar o controle da granulometria do produto final. Abordaram-se os principais con-
ceitos do Controlador Preditivo por Modelo e utilizou-se um bloco MPC fundamentado
no algoritmo mais aplicado na classe MPC, o Controle por Matriz Dinamica.

Para o estudo do controle, necessitou-se da modelagem do processo estudado a fim de
avaliar o desempenho do processo sem expor a planta real a riscos operacionais devido as
perturbagoes impostas nos experimentos. Utilizaram-se os dados reais da planta, dados
de engenharia e caracteristicas do material para desenvolver um simulador que tivesse
um funcionamento semelhante a planta real, o que foi alcangado. Desenvolveu-se entao
uma aplicacao com o controlador MPC no sistema DCS da planta. A aplicacao industrial
garante robustez ao controle e disponibilidade dos algoritmos que controlam a planta.
Utilizou-se o DeltaV Predict como ferramenta suporte para o projeto do controlador
preditivo. Ja a comunicacao OPC demonstrou estabilidade durante todo o periodo dos
experimentos.

Durante o desenvolvimento da pesquisa, foram formuladas perguntas que auxiliaram
no atendimento aos objetivos estabelecidos. As mesmas sao respondidas a seguir.

1 - Quais as variaveis da camada supervisoria que podem ser utilizadas no sistema de

controle proposto?

e Foi desenvolvido um controlador preditivo com quatro entradas e quatro saidas.
O percentual de sélidos, a carga circulante, a granulometria e o nivel da caixa da
descarga do moinho foram considerados no sistema de controle proposto. Essas
mesmas variaveis nao eram consideradas no sistema do controle regulatorio. As
acoes de controle do MPC geram setpoints remotos para as malhas de controle

existentes na planta, deixando o MPC em uma camada superviséria.
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2 - Qual é o desempenho do processo de remoagem sendo controlado por MPC em uma

camada superviséria?

e O desempenho do processo sendo controlado por MPC foi avaliado. Para isso,
realizou-se experimentos com a remoagem sendo controlada por PID e por MPC.
Concluiu-se que com o processo de remoagem controlado por MPC, em uma camada
supervisoria, sao gerados valores ideais para os setpoints remotos das malhas de
controle, o que contribui para a estabilizacao do processo e a melhora no controle
da qualidade do produto final por meio da varidavel granulometria. As evidéncias

dessa melhoria podem ser vistas na Secao [4.5]

3 - Com a aplicagao do MPC é possivel reduzir o consumo de energia especifica do processo

de remoagem?

e Os indicadores de producao e consumo de energia foram avaliados e verificou-se
uma real melhora no controle do processo. Em momentos de queda brusca na
alimentacao da usina, foi verificado uma reducao de aproximadamente de 3% no
consumo especifico de energia com o circuito sendo controlado por MPC. A variabi-
lidade da alimentacao do moinho com o controle MPC ¢ reduzida com uma média

de alimentacao maior do que com o circuito sendo controlado por apenas PID. As
evidéncias dessas melhorias podem ser vistas nas Subsegoes e[d.5.7

Também é importante ressaltar que o controle da granulometria do produto final,
que é uma das principais variaveis do processo de moagem, foi melhorado, possibilitando
manter a variavel em torno de sua referéncia. Isso possibilitou produzir um produto com
uma qualidade elevada.

Sao varias as possibilidades de aplicacao de controle avancado no processo de benefi-
ciamento mineral. Dentre as solucoes existentes, o MPC demonstra ser eficiente ao lidar
com circuitos multivaridveis e ao lidar com os diversos acoplamentos existentes entre as
malhas de controle do processo. Mas é importante ressaltar a necessidade de investimen-
tos em instrumentacao para possibilitar a leitura on-line de varidveis que sao importantes
na operacgao da planta e para o sistema de controle automatico.

Por fim, foi possivel demonstrar a melhora do desempenho de um circuito complexo
com a aplicacao das técnicas do controle preditivo, o que fica como referéncia para a
melhoria em outros processos da usina de beneficiamento mineral. Também reforca que
¢ possivel obter retornos qualitativos e quantitativos com os trabalhos de otimizacao de

processo e aplicacao de controle avancado.
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5.2 Trabalhos Futuros

Como trabalhos futuros sao sugeridos:

e Aplicar no controle regulatério da planta real as melhorias das estratégias de controle

sugeridas nesse trabalho;

e Aplicar os conceitos desenvolvidos sobre o MPC em uma linha do processo de re-

moagem industrial;

e Desenvolver uma logica de controle automatico da abertura e fechamento de valvulas
de ciclones, possibilitando fazer a operacao em ciclos nos ciclones e analisar o com-

portamento do sistema nesse novo cenario;
e Inserir o modelo de eficiéncia energética na funcao de custo do MPC;

e Desenvolver um sistema de controle que considere o desgaste de bolas e quando

estas devem ser inseridas no moinho.
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