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Resumo
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Orientadores: Thiago Antonio Melo Euzébio

Paulo Marcos de Barros Monteiro

Nesta dissertacdo, sdo apresentadas estratégias de controle para uma planta de desaguamento
de minério de ferro. Uma andlise estatistica, baseada em dados reais da planta, mostra que o
controle indevido da planta tem causado grandes perdas de produtividade, motivando assim a
necessidade de se projetar novas estratégias de controle. Duas estratégias de controle regulatorio
avancado (ARC), foram propostas. A primeira estratégia, chamada de ARC1, consiste em uma
combinacdo de controladores PI, configurados em estratégias override e cascata. A segunda
estratégia, ARC2, € semelhante a ARCI1, onde um controlador Fuzzy P + I ndo linear substitui
um dos controladores de nivel. As duas estratégias foram testadas e validadas, sob diferentes
cendrios de perturbacdes, em um ambiente de simulacdo dinamico, desenvolvido neste trabalho.
As duas estratégias de controle se mostraram robustas e foram capazes de atender a todas as
restricdes de processo, mesmo quando submetidas a diferentes perturbagdes. As estratégias
propostas possuem como principal vantagem a simplicidade, ndo necessitando da compra de
novos ativos, além de serem de facil manuten¢do. Estas vantagens aumentam as chances de tais

estratégias serem aplicadas de forma efetiva em uma planta real.
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In this work, we present control strategies to an iron ore dewatering plant. Statistical analy-
sis, based on real plant data, shows that inappropriate plant control leads to severe productivity
losses, thus motivating the pursuit of new control strategies. We have proposed two advanced
regulatory control strategies (ARC). The first, ARCI1, consists of a combination of PI con-
trollers, configured in override, and cascade loops. The second, ARC2, is similar to ARCI,
with a Fuzzy P + I nonlinear controller replacing one of the level controllers. We have tested
and validated both strategies under different disturbance scenarios in a dynamic simulation envi-
ronment developed in this work. Both strategies are robust and have met the process constraints,
even under varied disturbances. The fundamental advantage of the strategies proposed here is
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1. Introducao

1.1. Contexto

Plantas de desaguamento de minério de ferro sio amplamente empregadas em processos
de beneficiamento mineral em via imida. Durante as etapas iniciais de cominui¢do e concentra-
cdo, grandes volumes de dgua sdo utilizados, gerando ao final uma polpa de minério com altos
teores de ferro. Para que este minério seja estocado e em seguida transportado até o cliente,
toda a dgua deve ser retirada, de modo que um minério com baixo teor de umidade seja entre-
gue para os patios de produto final. Existem dois motivos principais para o desaguamento do
minério: o primeiro se deve ao grande volume de 4gua necessdrio para se beneficiar o minério.
Na industria de minério de ferro, utiliza-se em média 0,75 ¢ de dgua para cada 1 ¢ de miné-
rio. O segundo motivo se deve a questdes de transporte do minério em vagdes € navios, onde
a umidade impacta nos custos de frete e pode, inclusive, criar riscos no transporte em navios.
Gracas a operacdo de desaguamento, cerca de 90% da dgua de processo pode ser recuperada
para reuso (GUPTA e YAN, [2016).

As plantas de desaguamento sdo compostas por subprocessos, também chamados de
operacdes unitdrias. Geralmente, a primeira operacdo unitdria consiste no espessamento de
polpa, onde basicamente separa-se a polpa em dois subprodutos: dgua clarificada, que serd
reaproveitada no processo e polpa espessada, contendo altos teores de solidos (60% a 70%
em massa). A polpa é entdo transportada e armazenada em tanques, que possuem volumes
capazes de absorver variacdes de vazao do processo. Estes tanques alimentam por sua vez a
etapa de filtragem, que € responsavel por retirar grande parte da umidade residual, entregando
um minério com baixo teor de umidade, chamado de torta, com cerca de 90% de solidos. A
disponibilidade dos equipamentos € essencial para que se continue operando com altas taxas de
produtividade. No entanto, caso as estratégias de controle presentes no processo nao estejam
integradas de modo a atuarem em func¢do de um objetivo global para a planta, a operacdo do
processo pode ser severamente prejudicada. Além disso, restricdes devem ser respeitadas para
que o processo continue operando de forma segura: os niveis dos tanques devem operar em
regioes seguras, a densidade da polpa deve permanecer em uma faixa que ndo comprometa a
operacdo de bombas, vdlvulas e assim por diante.

O processo de desaguamento de minério de ferro, presente em um concentrador da
VALE S.A em Serra Norte de Carajas, tem apresentado perdas significativas de produtividade
devido a parada de bombas de alimentacdo, em fun¢do de falhas em filtros a disco. No caso de
parada em uma bomba de alimentac¢do de filtros, o sistema perderd uma parte de sua capacidade
de desaguar polpa nos filtros, fazendo o nivel do tanque de alimentacdo subir. Atualmente,
buscando evitar um transbordo neste tanque e, por consequéncia, uma parada geral na planta, o
operador deve interferir no sistema. O operador pode induzir o fechamento de valvulas ou atuar

na velocidade da bomba do espessador.
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Com o aumento da automacgao de processos, uma tendéncia que se segue é que a acao
de operadores deve evoluir da atual interven¢do e monitoramento constantes para uma gestao
de excecdes (BRANN et al.l[1996). Os motivos sdo claros: os operadores devem cuidar de todo
0 processo e acdes constantes em uma determinada etapa diminuem sua disponibilidade para
as demais. Ademais, 0s processos possuem acoplamentos entre si, ndo linearidades e diversas
restri¢cdes; € humanamente impossivel conseguir levar em conta todas as restricdes antes de
se decidir qual ac¢do tomar, ou seja, na maioria dos casos as agdes podem ser inadequadas e
tardias. Como referéncia, apenas no ano de 2016, mais de um milhdo de toneladas foi perdida
em decorréncia de transbordo na planta de desaguamento.

Uma estratégia de controle que atue na planta respeitando todas as restrigdes do processo
pode reduzir a variabilidade das varidveis de processo, melhorar a estabilidade da planta e re-
duzir o niimero de paradas em decorréncia de falhas em equipamentos. Os autores demonstram
uma nova maneira de se aumentar a disponibilidade operacional de uma planta de desaguamento
de minério de ferro sujeita a diferentes perturbacdes, por meio da aplicacdo de estratégias de
controle regulatdrio avancado (advanced regulatory control - ARC) e um controlador nio linear
Fuzzy PI.

1.2. Objetivos

Dois s@o os objetivos gerais desta dissertacdo. O primeiro objetivo € utilizar estratégias
de controle regulatério avancado (ARC) para controlar o processo de desaguamento, visuali-
zando o sistema como um todo. O segundo objetivo é validar a estratégia proposta por meio
de um simulador dindmico, considerando diferentes cendrios operacionais. Os objetivos espe-
cificos sdao: 1. manter o nivel do tanque de alimentagdo em seu setpoint, evitando transbordo
e paradas na planta e 2. manter a densidade de underflow o mais constante possivel, sem vari-
acoes abruptas, que podem causar a verténcia de s6lidos (baixas vazdes) ou o ‘“curto-circuito”

do espessador (altas vazdes).

1.3. Analise Estatistica

Falhas em filtros a disco sdo eventos que ocorrem com frequéncia na planta de desa-
guamento estudada. Durante o ano de 2016, mais de um milhdo de toneladas de polpa foram
perdidas devido ao transbordo em tanques de alimentacdo. Estas perdas equivalem a cerca de
3% de toda a producdo da unidade. Nesta se¢do, uma andlise estatistica de falhas em filtros é
apresentada. Dados de 2520 h de operacao das oito unidades de filtragem foram analisados e
classificados.

Durante este periodo, em um total de 1498 h, ou seja, 59,4% do tempo, ao menos 1
filtro esteve parado devido a uma situagdo de falha. Do total de horas em falha, em 64,6% do

tempo, a falha ocorreu em 1 filtro a disco; em 27,4% do tempo, a falha ocorreu em 2 filtros
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de forma simultanea. O percentual de ocorréncias para todos os casos € ilustrado no gréfico da

Figura[I.1] Pode-se observar que 92% do tempo em falha, no maximo 2 filtros ficaram parados.

Ocorréncias de Falhas em Filtros

11% 0-9%

27.4%

Q 1 Filtro Q 2 Filtros @ 3 Filtros @ 4 Filtros ou Mais

Figura 1.1: Ocorréncias de Falhas em Filtros.
Para o caso de falhas em 1 filtro, ocorreram 404 falhas, totalizando 968 h. Analisando

a Figura [I.2] pode-se observar que deste total, uma parcela considerdvel das falhas, 63,3 %,

durou até 2 horas.

Duracgéo de Falhas em 1 Filtro

8.9%

1.4%

15.8%

°D<=Ih e1h<D<=2h62h<D<=3h°3h<D<=4h@4h<D<=5h®5h<D<=6h@6h<D<=7h‘D>7h

Figura 1.2: Duracdo de Falhas em 1 Filtro.
Em situagdes de falha em 2 filtros de forma simultanea (Figura[I.3)), existiram 333 ocor-

réncias de falhas, totalizando 410 h. A média de tempo das paradas foi de 1,2 h e, em 77,2%

dos casos, as falhas duraram até 2h.
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Duracgao de Falhas em 2 Filtros

2.4% 5%

6%

9.9%

N.4%

@©@ro<-1h @h<D=2h@2h<D<=3h (@) 3h<D<=4h(5)4h<D«=5h(6) D>5h
Figura 1.3: Durac¢do de Falhas em 2 Filtros.

Foram verificadas 147 ocorréncias de falhas em 3 filtros de forma simultanea, resultando
em 106 h de paradas. Por meio da Figura [[.4] pode-se observar que as falhas duraram até 1h
em 76,9% dos casos.

Duracdo de Falhas em 3 Filtros

3.4%
1.5%

QD<=|h Q1h<n<=2h@2h<n<=3h@n>3h

Figura 1.4: Duragado de Falhas em 3 Filtros.
Como ilustrado na Figura|l.1| as falhas em 4 ou mais filtros de forma simultanea foram

pouco representativas. Ocorreram um total de 42 falhas, totalizando 13,5 h paradas. Por meio

da Figura[[.5] pode-se observar que em 87,9% dos casos as falhas duraram até 1h.
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Duracdo de Falhas em 4 Filtros
6%
6.1%

87.9%

°D<=1h @1h<D<=2h® D>2h

Figura 1.5: Duracao de Falhas em 4 Filtros ou mais.

ApOs a andlise dos dados apresentados nas Figuras a pode-se observar que a
alta frequéncia de ocorréncia de falhas tem um impacto de queda de 10,8% na disponibilidade
fisica da filtragem, o que impacta diretamente na produtividade da planta de desaguamento. A
implementa¢do de uma estratégia de controle capaz de manter a continuidade de operacao do

processo mesmo sob situacdo de falhas nos filtros a disco torna-se essencial.

1.4. Perguntas
Ao final deste trabalho, pretende-se responder as seguintes questoes:

1. Quais as vantagens de se utilizar um simulador dinamico para testar técnicas de controle?

2. A estratégia de controle proposta € capaz de atender restri¢des de processo sob cendrios

de falha e outras perturbacdes?

3. Quais as vantagens da abordagem proposta diante de abordagens de controle avancado,

como estratégias MPC, e sistemas especialistas?
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2. O Processo de Desaguamento em uma Indistria de

Beneficiamento Mineral

Durante o processo de beneficiamento mineral, 4gua é misturada ao minério, formando
uma polpa, que passa por diversas operagdes unitarias. No final do processo de beneficiamento,
o minério deve ser desaguado para ser transportado como produto final. O processo de desagua-
mento remove a dgua do minério de ferro para o seu reaproveitamento como dgua de processo.

Como ilustrado na Figura[2.1] o circuito de desaguamento é composto por trés etapas:
espessamento, transporte e armazenamento de polpa e filtragem. Cada uma destas etapas é

descrita nas se¢des seguintes.
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Figura 2.1: Diagrama de processo - Planta de Desaguamento.

2.1. KEspessamento

Como ilustrado na Figura 2.2] o espessador possui um formato cilindrico com fundo
conico. A polpa é transportada por uma calha que chega até o centro do espessador em um
componente chamado poc¢o de alimentagdo ou feedwell. O feedwell destes espessadores € pro-
jetado para dispersar os floculantes completamente, reduzindo a velocidade e turbuléncia da
polpa no feedend, de modo que a polpa floculada entre na zona de compactagdo sem que 0s
flocos recém formados se desfacam. Em operacdo continua, os sélidos se acumulam no fundo
do espessador e os raspadores (rakes) os arrastam para o cone central, sendo retirados por meio
de bombeamento, apds estarem suficientemente espessados. Com a sedimentacao de particulas
no fundo do espessador, a dgua clarificada transborda por meio de calhas localizadas em todo

o perimetro da sec¢do cilindrica e € transportada para uma caixa de armazenamento que poste-
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riormente bombeia esta dgua para reutilizacdo no processo. Apods a estabilizacido da operagdo,
a quantidade de sdlidos introduzido na alimentac@o deverd ser igual a quantidade de sélidos
retirado na descarga.

Os espessadores sdo equipamentos que tém como fun¢do aumentar a concentragio de
s6lidos da polpa. Os objetivos de controle em uma opera¢do de espessamento consistem em
estabilizar a operagdo e maximizar a densidade de underflow, recuperando o méximo de agua
possivel e minimizando o consumo de floculantes, sujeitos as restricdes de torque no rake e
nas propriedades de transporte da polpa. Os floculantes sdo geralmente utilizados para aglo-
merar sélidos e aumentar a velocidade de sedimentacdo das particulas, de modo a melhorar a
clarificacdo do overflow.

Em um espessador existem duas varidveis independentes: a vazao de floculantes e a
vazdo de underflow, que sdo manipuladas para fins de controle. A vazdo de alimentacdo é
geralmente manipulada apenas em casos criticos que possam afetar a produtividade da planta.
As variadveis de processo incluem: torque no rake, densidade de underflow, turbidez do overflow,
nivel da camada de interface de s6lidos, compactacio dos sdlidos, velocidade de sedimentagdo

dos sdlidos e viscosidade de polpa.

Motor de Acionamento

Ponte de Acesso

Alimentacao
—_

@—) Underflow

Figura 2.2: Esquema de um espessador (Adaptado de |Gupta e Yan| (]2016[)).

Para que o espessador trabalhe em maxima efici€ncia, € necessario que se tenha uma ali-
mentacio continua. E necessdrio se manter uma baixa variabilidade nos seguintes parimetros
da polpa de alimentacdo: vazdo, concentracdo de solidos, densidade de polpa etc. Sdo tam-
bém indesejdveis mudancas frequentes na vazao da bomba underflow. Se a vazao de underflow
for muito baixa, pode ocorrer um acimulo de sélidos no equipamento, provocando sobrecarga
nos rakes e s6lidos podem verter no overflow. Se a vazao for muito alta, o espessador estard
operando em “curto-circuito”, descarregando a polpa alimentada de forma quase imediata (SE-

GOVIA et al,2011).

Em casos de interrupcao de alimentagcdo do espessador, o material deve ser recirculado
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no espessador, mantendo assim os sélidos em circulagdo sem esvaziar o espessador de sua carga
de polpa. O levantamento de rakes € feito com o intuito de minimizar o torque nos bracos do
rakes, os retirando de uma zona de maior concentragao de solidos para permitir que ele continue
operando durante condi¢des andmalas de operacgao.

Em Serra Norte de Carajas, o espessador recebe o minério proveniente do produto fi-
nal do circuito de moagem / classificacio / deslamagem. Este minério apresenta uma massa
especifica de 4,72 t /m? e granulometria com dgg de 41,5 wm, ou seja, 80% das particulas apre-
sentam um didmetro médio menor que 41,5 um. Historicamente, o0 minério sofreu vari¢des
considerédveis desde o start-up da planta. No inicio das operacdes, 0 minério possuia massa
especifica igual a 5 ¢/m> e o seu dgg era de 112,5 um. Estas variacdes tornaram o processo de
espessamento mais desafiador. O minério menos denso e mais fino torna-se mais dificil de ser
sedimentado de forma adequada, mantendo-se uma taxa de produtividade alta.

O espessador de concentrado possui 35 m de diametro e capacidade de projeto para
processar 1957 m?/h de polpa (¢4), com massa especifica de 1,82 t/m? e teor de sélidos de
57,4%. O espessador entrega um underflow (qy) com 1515 m>/h polpa de massa especifica
igual a 2,06 t/m3 e com teor de 65,5% soélidos.

O floculante (poliacrilamida anidnica) € adicionado para acelerar a sedimentacdo dos
s6lidos e garantir a obten¢do de dgua recuperada, com turbidez em torno de 200 NTU. O flo-
culante é dosado a uma taxa entre 10 e 20 g/t ou 213-427 m? /h com concentragdo de 0,01%
em volume. O espessador € descarregado por meio de uma bomba centrifuga e hd uma parte da
tubulacdo controlada por uma véalvula que permite a recirculagcio do material.

O rendimento operacional previsto para a instalacdo € de 95%. As horas efetivas de

operagao/ano previstas sao 7930 h.

2.2. Armazenamento e Transporte de Polpa

A polpa espessada € bombeada para trés tanques (TP 3), com volumes de 250 m3,
cada. Os tanques pulmao sdo responséveis por alimentar etapas de filtragem prensa e filtragem
a disco. Em cada tanque pulmio hd uma bomba de exportacdo, que alimenta uma linha de
filtragem prensa (grp). Além disso, existem valvulas de controle na saida de cada um dos
tanques pulmao, responsdveis por regular a vazao de polpa que vai para tanques de alimentagao
da etapa de filtragem.

As trés tubulagdes na saida dos tanques pulmao se conectam em uma jun¢ao que possui
em sua saida duas tubulag¢des de 10 polegadas de didmetro. As duas tubulag¢des transportam a
polpa ao longo de 230 metros, por gravidade, até o tanque de armazenamento, TA. O tanque
de armazenamento TA recebe a polpa das tubulacdes e possui em sua saida oito bombas de
exportacdo, responsdveis por alimentar oito filtros a disco (grpk).

O tanque TA possui medi¢do de nivel e caso sofra transbordo, todo o material serd

perdido para a barragem de rejeitos, tornando necessdria a parada na planta. Os tanques pulmao
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(TP 2,3) também possuem medi¢ao de nivel e ndo podem sofrer transbordo pelo mesmo motivo,
além disso, por serem tanques de grande capacidade volumétrica e altos tempos de residéncia,

sdo utilizados agitadores, que evitam a sedimentacao de particulas nestes equipamentos.

2.3. Filtragem

Cada uma das bombas de exportagcao presentes no tanque TA sdo responsaveis por ali-
mentar uma unidade de filtragem a disco. Cada unidade de filtragem é composta por um con-
junto de discos com membranas semipermedveis. A cada ciclo, uma pressao diferencial entre o
meio filtrante e o interior do disco € aplicada por meio do vacuo, transportando o liquido através
da superficie da membrana, enquanto o meio filtrante arrasta particulas sélidas formando uma
torta (GUPTA e YAN, [2016). Apos a torta atingir uma espessura adequada, os s6lidos deposita-
dos sdo removidos por meio da aplicacdo de uma pressdo diferencial positiva na membrana do
disco. Ao fim do ciclo, dois produtos sdo entregues: uma torta sélida (com 87,5% de sélidos) e
o filtrado (4gua recuperada). Este ciclo é representado na Figura[2.3]

Torta g

|

)
11.".
m—
3 N=X
!
| o“\‘
« —e=~l
’ !0 e =?T

¥
{
&£

Polpa Descarga da Torta

Figura 2.3: Diagrama esquematico de um filtro a disco (GUPTA e YAN, 2016).

O filtro a disco € composto por um conjunto de discos parcialmente submersos em
um reservatdrio de polpa. Estes discos estdao acoplados a um eixo horizontal, responsédvel por
rotacioné-los. Cada disco possui segmentacdes que sdo conectadas a valvulas. Durante a etapa
de formacao da torta, os setores devem estar completamente submersos. Além disso, o reser-
vatdrio de polpa deve ser agitado, de modo a evitar a sedimentacdo das particulas sélidas, que
podem causar o aterramento do equipamento.

Segundo Svarovsky| (2001), etapas de pré-tratamento fisico, como o espessamento, pos-
suem uma importante relacdo com desempenho da etapa de filtragem. Quando mais espessa for

a polpa, melhor serd a filtragem da torta. As razdes para estes beneficios sdo:
1. O aumento da taxa de filtragem;
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2. A reducdo da resisténcia especifica da torta;

3. O aumento do nivel de clarificag¢do do filtrado e redu¢@o do entupimento da membrana.

O motivo 1 € explicado em |Svarovsky| (2001)) pela equagdo

\\ aur,

onde Ap € a pressao diferencial aplicada, ¢ € a concentracao de sdlidos da polpa, & € a resistén-

cia especifica da torta, u é viscosidade da polpa, Y é a taxa de producio de tortaem kg m 2 s,

f € a taxa de filtragem por ciclo e ¢, € o tempo de ciclo.

Por (2.1)), pode-se perceber que quanto maior for a concentragdo de sélidos (c), maior
serd a taxa de producdo do filtro. Também € possivel perceber que a taxa de producdo pode
aumentar caso a velocidade de rotacao dos discos aumente, sendo este aumento limitado pela
minima espessura da torta exigida pelo filtro. O motivo 2 é explicado pelo fato de que con-
centracdes mais altas de s6lidos aumentam o empolamento entre as particulas, aumentando a
permeabilidade da torta.

E importante ressaltar que as limitacdes de concentracdo de sélidos obtidos por meio do
espessamento sdo dadas pela capacidade das bombas e do préprio espessador para lidar com
polpas muito densas.

As unidades de filtragem a disco utilizadas na planta de desaguamento em Serra Norte
de Carajas, possuem 12 discos de 1,9 metros de didmetro, com um volume de 5 m?> nas bacias
de polpa. Cada unidade possui uma capacidade de processar até 190 m>/h de polpa. Se um
maior volume de polpa for bombeado para os filtros, todo o material em excesso ird verter nas
bacias e ird retornar por meio de tubulagdes de transbordo para o tanque de alimentacdo. As

linhas de transbordo, assim como todo o processo de desaguamento, sdo ilustrados por meio da

Figura[2.1]

2.4. Controle de Espessadores

Diferentes estratégias de controle tém sido estudadas e aplicadas em plantas de desagua-
mento. A grande maioria destas aplicagdes concentra-se em uma operacdo unitdria especifica:
o espessamento. Com as crescentes demandas em se recuperar 4gua de uma forma mais eficaz,
seja pela escassez do recurso em muitas localidades ou pela tentativa de redug¢do na geracao
de rejeitos que vao para barragens, o controle adequado da etapa de espessamento torna-se
fundamental na busca destes objetivos.

Em Tan et al.| (2015]), um controlador preditivo baseado em modelo (MPC) ¢ utilizado
para controlar a concentragdo de s6lidos em um espessador de pasta. O objetivo do sistema con-

siste em manipular a vazao de underflow com o intuito de controlar a concentracdo de sélidos no
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underflow sujeito a restri¢des de nivel de camada e vazao de underflow. Sao discutidas as parti-
cularidades do controle em espessadores de pasta, que geralmente possuem maiores restri¢oes
de operacdo se comparados a espessadores convencionais. Isto ocorre devido a concentragcdo
de underflow destes espessadores ficarem muito proximas aos limites operacionais nos quais as
bombas de polpa conseguem operar. Além disso, a heterogeneidade das polpas que alimentam
o espessador torna desafiador o controle destes equipamentos.

Bergh et al.| (2015) propdem um sistema especialista para controle da concentracdo de
s6lidos no underflow de um espessador, levando em conta a reducao do consumo de floculantes
e restri¢cOes de torque e altura da camada mais espessa. Os autores discutem a importancia de se
possuir uma instrumentacao adequada para o controle do processo. A medida que os sistemas
de controle ficam mais complexos, a necessidade de medi¢des confidveis torna-se essencial
para o controle eficaz e seguro do processo. A falta de modelos fenomenoldgicos confidveis
e sua correlacdo com propriedades da polpa de alimentagdo, que possui alta variabilidade, sao
apontados como barreiras em aplicagdes praticas de controladores preditivos multivaridvel.

Segovia et al.|(2011) também defende que modelos matematicos sdo de pouca utilidade
se parametros experimentais que definem as equagdes constitutivas dos equipamentos nao esti-
verem disponiveis. Em seguida, sio mostradas maneiras de se obter os parametros de processo
necessarios para os modelos fenomenoldgicos de espessadores. Por fim, o desempenho de trés
estratégias de controle sdo comparadas em um modelo calibrado de um espessador. Foram com-
parados: um controlador PI com limite de saturacdo varidvel no tempo, estratégia override com
dois controladores PI, um controlador PI Fuzzy com duas entradas e uma saida. O controlador
PI Fuzzy apresentou melhor desempenho, ao custo de possuir 60 regras e ser mais dificil de sin-
tonizar. O controlador PI apresentou bom desempenho, mas necessita de se medir a densidade e
vazao da alimentacdo. A estratégia PI override apresentou o melhor balango entre simplicidade
e desempenho.

Considerando estas limitacoes, [Tan et al.| (2017) aprimora o controlador MPC desen-
volvido anteriormente, focando principalmente em restri¢des de torque no rake do espessador
e a altura da camada mais espessa. O percentual de s6lidos da alimentacdo e a vazdo de ali-
mentacao sdo considerados perturbacdes medidas no sistema. Neste trabalho, um modelo do
torque do espessador foi criado e validado com dados reais do processo. O modelo de torque
utilizado relaciona a concentracio de sélidos medida no underflow do espessador ao torque no
rake. Observou-se que o torque no rake aumenta monotonicamente em relagdo a concentracao
de sélidos no underflow, o que possibilitou reduzir o controlador MPC nao linear com restri-
coes para um controlador MPC linear. Este artigo ndo leva em conta os efeitos da floculagcdo
no processo, ou seja, diferentes dosagens que podem afetar a velocidade de sedimentacdo das
particulas e compressao, ndo foram estudadas. Deste modo, cada altura de camada corresponde
apenas a uma concentragdo de sélidos. O que na prética ndo € verdade, pois diferentes dosagens
de floculantes impactam na compactacdo das particulas.

Diehl| (2008) utiliza controladores ndo lineares com limites de saturagio para o controle
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simultaneo da concentracio de underflow e o nivel da zona de compactagdo. A solucdo requer
computar dinamicamente o balangco de massa do processo. Baseando-se na solucao proposta por
Diehl|(2008)), Betancourt et al.|(2013) propde trés diferentes estratégias utilizando controladores
PI ndo lineares. Os controladores devem manter a massa dentro do espessador fixa, porém,
permite-se que a densidade de underflow varie, devendo apenas permanecer abaixo de um valor
maximo, que consiste em limitagdo fisica para bombeamento da polpa. Outra solugdo que leva
em conta o balan¢o de massa em espessadores foi proposta por Xu et al.|(2015). Neste trabalho,
os autores propdem um sistema de controle inteligente, que utiliza um sistema especialista e
um conjunto de controladores PI. Esta estratégia manipula a vazio de underflow e a vazao de
floculantes com base em: densidade de underflow, nivel da camada mais espessa e torque no
rake. A dosagem O6tima de floculantes foi obtida por meio de experimentos em laboratério e
¢ alterada pelo sistema em casos de alto torque no rake e variacdes no nivel de camada mais
espessa. A medi¢do do torque no rake também € uma indica¢io da concentracao de sélidos na
camada. De modo geral, um aumento no nivel da camada de s6lidos ird aumentar a concentragao
de sdlidos e torque do rake. No entanto, se a dosagem de floculantes for baixa, um nivel alto
da camada de sélidos pode ocorrer com torque normal. Por outro lado, se a floculagdo for
excessiva, o nivel da camada de sélidos pode ser menor que o convencional e apresentar valores
altos de torque.

Em Zhang et al.|(2016) um controlador preditivo baseado em modelo econdmico (EMPC)
¢ proposto. Este controlador otimiza um func¢do de custo econdmica levando os fatores econo-
micos diretamente em consideracdo. Neste caso o controlador busca aumentar a recuperagao
de 4gua na etapa de espessamento. Enquanto controladores MPC ou PI levam o processo para
o ponto de operagao 6timo em estado estaciondrio, o controlador EMPC busca otimizar a recu-
peracdo de dgua durante toda a sua operacdo. Esta caracteristica leva a uma grande diferenca:
enquanto o controlador EMPC busca otimizar a recuperagdo de dgua, os controladores MPC
convencionais, por buscarem um ponto de opera¢do 6timo em regime permanente, acabam por
obter uma recuperacio reduzida de dgua. Por outro lado, quanto o processo é submetido a
perturbacdes, o controlador MPC apresenta uma resposta muito mais suave. O EMPC é muito
mais sensivel a perturbagdes; o que € esperado, pois o seu objetivo primdrio € obter 0 maximo
de recuperacdo de dgua enquanto mantém o estado do sistema dentro da regido de operacdo
desejada. Apesar de ser um controlador econdmico, neste trabalho, ndo levou-se em conta a

minimizac¢ao do consumo de floculantes.

2.5. Controle de Nivel em Tanques de Polpa

Controladores de acimulo de massa (e.g. controladores de nivel de polpa na mineragao),
realizam o fechamento automatico do balan¢o de massa de processos. Logo, estes controlado-
res podem propagar perturbacdes de vazdo para processos subsequentes, visto que sintonias

agressivas igualam rapidamente os fluxos de entrada e saida. Estas perturbacdes podem ser
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suavizadas por meio da estratégia averaging level control.

A estratégia averaging level control atua em tanques como pulmodes, que variam o vo-
lume (nivel) do seu contetido temporariamente para amortecer perturbacoes de vazdo. O termo
averaging se deve ao fato de que, no longo prazo, o nivel médio do tanque se mantém préximo
ao setpoint. O objetivo do uso de tanques como pulmdes € filtrar perturbacdes de vazao na
entrada e evitar a sua propagacao para os processos subsequentes. Um controle restritivo, que
busca manter o nivel de um tanque sempre préximo ao seu setpoint € usualmente desnecessario,
além de contrariar o objetivo de manipulagdes suaves na vazao. No entanto, restricdes de nivel e
vazdo devem ser respeitados e € necessario que em algum momento o tanque retorne a um dado
nivel inicial, de modo que exista um volume disponivel para amortecer outras futuras perturba-
coes. Como a perseguicio do sefpoint e acao integral sobre o nivel sdo objetivos secunddrios, as
restri¢des de nivel sdo dominantes neste tipo de problema. Para um tanque pulmao, o valor atual
do nivel ndo importa, desde que o seu valor esteja dentro das restri¢des permitidas (ASTROM
e HAGGLUND, 1995 SHINSKEY] 1996).

Diversas maneiras de se aplicar esta técnica sdo descritas na literatura: Harriott| (1964)
e Marlin| (2012) propdem que o projeto do controlador seja baseado na maxima perturbagao
permitida na saida do tanque pulmao. Controladores ndo lineares, que aumentam de ganho a
medida que o erro aumenta, também foram propostos (McDonald et al.|(1986); [Shunta e Feher-
vari| (1976); Shinskey (1996)). McDonald et al.| (1986) propde o projeto de um controlador
6timo, chamado de optimal averaging level controller, onde, dadas as caracteristicas dimensi-
onais de um tanque pulmao, procura-se encontrar o controlador que entrega a maior atenuagao
para uma perturbacdo conhecida. Esta aplicacdo busca a atenuacio 6tima na vazdo de saida,
levando em conta restricdes de nivel.

Campo e Morari (1989) propde um controlador MPC projetado para o problema de
optimal averaging level control em tanques pulmao. O controlador resolve o problema de forma
6tima, minimizando a taxa de variacdo da vazado de saida e utilizando todo o volume definido
como disponivel para flutuacio, conseguindo retornar ao volume inicial apds um intervalo de
tempo especifico. Um unico parametro de ajuste (o horizonte de predi¢do, p) € responsdvel por
determinar o balango entre dois objetivos conflitantes: a atenuagdo de perturbacdes na vazao
de saida e uma rdpida agdo integral sob o controle de nivel. A sensibilidade a perturbacdes
dos processos subsequentes ird determinar o nivel de atenuagdo necessario para as perturbacdes
esperadas.

Em Sbarbaro e Ortegal (2005) e Sbarbaro e Ortegal (2007)), o problema de averaging
level control é explorado sob uma perspectiva baseada no balanco de massa do sistema. Esta
metodologia permite controlar multiplos tanques em série, descritos por dindmicas ndo lineares
e sujeitos a restricoes. Como exemplo ilustrativo, a técnica proposta € aplicada em um conjunto
de trés células de flota¢do, onde a primeira célula é responsdvel por atenuar flutuacdes de vazao
em sua entrada, possibilitando um controle de nivel adequado nas células subsequentes.

Uma estratégia de controle simples, porém efetiva é apresentada em Reyes-Lua et al.
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(2018). Uma estratégia chamada PIPP, que basicamente consiste em trés controladores (P1, P e P)
em override, para controlar o nivel de um tanque pulmdo. O controlador PI foi sintonizado de
modo a controlar de forma suave o nivel do tanque, permitindo grandes desvios em torno de
seu setpoint. Os outros dois controladores P foram responsdveis por impedir que as restri¢des
de nivel mdximo e minimo fossem atingidas. Por fim, a estratégia proposta ¢ comparada a
um controlador MPC. Ambas estratégias apresentaram desempenhos semelhantes, no entanto a
implementagdo PIPP é mais simples e demanda muito menos esfor¢o computacional.

Em Chai et al.| (2014), um controlador multivaridvel, que combina controle fuzzy e ou-
tras estratégias, foi aplicado em um espessador de uma planta de concentracdo de minério de
ferro. Neste artigo, os efeitos das variagdes de vazao e densidade de underflow, que causam pro-
blemas em uma etapa subsequente de flotacdo, s@o levados em conta. A estratégia de controle
proposta busca reduzir a variabilidade destas varidveis de processo, de modo que a eficiéncia da
etapa de flotacdo ndo seja prejudicada. De forma similar, uma estratégia de controle inteligente
€ proposta por Zhao et al.| (2014) para um circuito de remoagem de minério de ferro. Neste
trabalho, o sistema de controle busca atenuar pertubagdes de vazdo e densidade na entrada de
uma caixa de passagem. A estratégia permite que o nivel da caixa flutue dentro de limites ope-
racionais, buscando atenuar os efeitos negativos da perturbac@o na eficiéncia do hidrociclone

alimentado pela caixa.

2.6. Discussao sobre os Trabalhos Existentes

Aplicagdes como estas, mostradas Chai et al.| (2014) e [Zhao et al.| (2014), sdo raras
em plantas de beneficiamento mineral. Apds a revisdo de literatura, ndo foi possivel encontrar
outras abordagens semelhantes em plantas de desaguamento, que levassem em consideragdo os
efeitos das operacdes unitdrias (e.g. filtragem) nas demais etapas do processo. Deste modo,
este trabalho surge como uma nova abordagem, que busca operar a etapa de desaguamento,
visando um ponto de operac¢do 6timo para o circuito como um todo. O controle da etapa de
armazenamento de polpa serd regulado tendo em vista os efeitos desta operacdo nas etapas de
filtragem e espessamento.

No inicio deste trabalho, duas abordagens utilizando controladores Fuzzy, na forma de
controladores baseados em regras, foram avaliadas: em Lopes et al.| (2018a)), um controlador
Fuzzy tolerante a faltas foi projetado. Este controlador era responsavel por manipular os set-
points de malhas regulatérias de nivel dos tanques pulmdao de modo a controlar o nivel do
tanque de armazenamento. Em |Lopes et al.| (2018b), um controlador Fuzzy multivaridvel foi
projetado, considerando agora o setpoint de densidade de underflow do espessador como uma
varidvel manipulada adicional. As abordagens propostas previamente, com o uso de controla-
dores Fuzzy na forma de controladores baseados em regras, expressam heuristicas de controle
de forma linguistica, com o intuito de controlar estes processos. Por terem uma linguagem na-

tural, sdo facilmente inteligiveis por um nao-especialista, no entanto, estes controladores sao de
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dificil sintonia e manutencao.

De forma prética, solucdes de controle avancado ainda sdo dificeis de serem implemen-
tadas e mantidas na industria mineral. Uma revisdo recente é apresentada em |Olivier e Craig
(2017). Estratégias de controle regulatério ainda se mostram dominantes nesta industria. Apli-
cacOes de controle avangado, tais como técnicas MPC, podem ser encontradas, mas em nimero
consideravelmente menor. Segundo os autores, os principais motivos para o uso ainda pouco
frequente de controle avancado na indudstria mineral se deve a falta de modelos dos processos,
alta variabilidade do processo e dos pontos de operagdo e falta de capacitacdo de profissionais
que mantenham o sistema em funcionamento.

Por outro lado, estratégias de controle regulatério podem ser utilizadas para controlar de
forma adequada processos mais complexos, considerando inclusive o acoplamento e restricoes
entre diversas etapas. Pode-se utilizar técnicas chamadas de estratégias de controle regulatério
avancado, ou advanced regulatory control (ARC). Em Muller e Craig (2016)), um circuito de
resfriamento de dgua controlado por um controlador ARC, sofreu uma reducao de 30% em seu
consumo energético. Este tipo de aplicacido nio exige o uso de modelos detalhados do processo
e nem a aquisi¢do de novos ativos, pois ela pode ser implementada no sistemas de controle ti-
picamente em uso na inddstria como um controlador 16gico programavel (Programmable Logic
Controller - PLC) ou um sistema de controle distribuido (Distributed Control System - DCS).
A implementagdo de controladores Fuzzy PID nao limita o uso de PLC’s mais antigos. Para
estes casos, basta que se discretize a base de regras e inferéncia, de modo que o controlador seja
reduzido a uma pesquisa em tabela, tipicamente chamada de table lookup (JANTZEN, 2013)).
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3. Estratégias de Controle Regulatorio Avancado

Wade| (2004) define estratégias de controle regulatério avancado, ou Advanced Regula-
roty Control (ARC), como um conjunto de estratégias de controle, que vao desde estratégias em
cascata e razdo até controle desacoplado e estratégias de compensagdo de tempo morto. Todas
estas estratégias estdo em um nivel abaixo de outras estratégias que envolvem técnicas de oti-
mizacdo e controle de processos avangado (e.g. técnicas MPC), exigindo hardwares dedicados
e, por conseguinte, um maior poder de processamento.

Wade (2004) considera as seguintes estratégias como estratégias de ARC:
e Controle em Cascata.
e Controle de razao.
e Controle Feedforward.
e Controle por Restricdes (ou Override).
e Controle em Split-Range.
e Controle por Desacoplamento de Malhas.

e Estratégias de compensacdo de tempo morto e estratégias elementares de controle base-

ado em modelo.

Neste capitulo serdo discutidas as cinco primeiras estratégias. Estratégias de desacopla-
mento, compensagdo de tempo morto e controle baseado em modelo ndo serdo tratadas. Além

disso, técnicas de Averaging Level Control e controle PID Fuzzy serdo discutidos neste capitulo.

3.1. Controle em Cascata

Segundo Wade| (2004), a estratégia de controle em cascata € provavelmente a primeira
estratégia de controle regulatério avangado que se pode ter referéncias. No controle em cascata,
um controlador primdrio, também chamado de malha mestra, ajusta o setpoint do controlador
secunddrio, ou malha escrava. Aplicacdes tipicas desta estratégia consistem em malhas de
temperatura e vazao ou nivel e vazao.

Perturbagdes na varidvel de processo da malha escrava sdo compensadas antes mesmo
de influenciarem na varidvel de processo da malha mestra. Sem a malha escrava, um distirbio
na dinamica interna iria afetar a malha externa, sendo compensado apenas quando identificado
na realimentacdo desta malha, ou seja, esta estratégia permite que a acdo de controle ndo seja
penalizada pela realimentacdo na malha mestra.

Campos e Teixeira (2010, p. 119-120) citam como principais vantagens de se utilizar a

estratégia em cascata:
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e Perturbacdes na varidvel de processo da malha escrava sdao rapidamente compensadas e

nao chegam a perturbar a malha mestra.

e O PID presente na malha escrava tende a reduzir a constante de tempo do processo visto

pela malha mestra.

e O controlador escravo € capaz de compensar as nao linearidades do processo vistas pela
malha mestra. Ou seja, quando o mestre define, por exemplo, um sefpoint de vazdo, esta

serd realmente a vazao do processo, pois existe um PID para garantir esta vazao.

e Aumento da flexibilidade do controle, pois pode-se operar s com o escravo em automa-

tico em algumas situagdes operacionais.

Uma condi¢do necessdria para se aplicar o controle em cascata € de que a malha escrava
deve ser significativamente mais rdpida do que a malha mestra, sendo que nao ha uma defini¢do
exata desta relacdo. [Wade (2004) considera como regra de partida que a frequéncia de oscilagcdo
da malha interna seja trés vezes mais rapida do que a malha externa. Se a velocidade de resposta
da malha mestra for aproximadamente igual a da malha escrava, acontecerd uma certa “‘com-
peticao” entre as malhas. Neste caso, uma alternativa € reduzir a velocidade da malha mestra
por meio de uma sintonia menos agressiva, reduzindo o seu ganho proporcional e aumentando

o tempo integral.

Exemplo: Caixa de Passagem com Bateria de Hidrociclones Classificadores

Operagdes como a filtragem de polpas de minério tem sua eficiéncia diretamente afetada
pelo tamanho das particulas que alimentam os filtros. Deste modo, a adequacdo do tamanho
das particulas por meio de uma etapa de classificacdo torna-se necessaria. Hidrociclones sao
classificadores centrifugos muito utilizados para este fim.

Nos hidrociclones, polpa em alta pressao € bombeada tangencialmente em sua entrada (gr).
Dentro do equipamento, dois fluxos em diferentes sentidos sdo formados: um fluxo descen-
dente, chamado de 4pex, carrega as particulas mais pesadas e densas, que sdo em sua maioria
particulas mais grossas e que saem pela parte de baixo do hidrociclone, formando um produto
chamado de underflow (qu). As particulas mais leves € menos densas, em sua maioria mais
finas, seguem um fluxo ascendente, chamado de vértex e geram um segundo produto, chamado
de overflow (qo).

Na Figura[3.1|€ ilustrada uma caixa de passagem responsdvel por alimentar uma bateria

de hidrociclones por meio de uma bomba centrifuga.
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Figura 3.1: Malha sem Cascata - Bateria de Ciclones.

A pressdo de entrada e densidade da polpa s@o varidveis muito importantes na eficiéncia
de classificacdo de um ciclone (GUPTA e YAN, 2016). Esta pressdo deve se manter dentro
de uma faixa operacional adequada, de modo que o ponto de corte (classificagdo) do ciclone
se mantenha na maxima eficiéncia, reduzindo ao maximo o efeito de by-pass, onde ocorre o
carregamento de particulas grossas para o overflow ou o decaimento de particulas finas para o
underflow.

Neste caso, trés varidveis de processo devem ser controladas:
e O nivel da caixa de passagem:;
e A densidade da polpa na caixa;
e A pressdo da injecdo de polpa na entrada dos ciclones.

Como varidveis manipuladas existem apenas a vazao de saida (gr) (bomba centrifuga)
e a adicdo de dgua (g4) (valvula). Tipicamente, a vélvula de adi¢do de dgua € utilizada para
controlar a densidade da polpa na caixa, ja a pressdo na entrada dos ciclones e o nivel da caixa
s@o controlados por meio da vazdo na bomba centrifuga.

Como a densidade da polpa sofre flutuacdes ao longo do tempo, para uma mesma velo-
cidade na bomba, flutuacdes na vazao de saida podem ser observadas. Estas flutuagdes causam
perturbacdes tanto no nivel da caixa, quanto na pressao de entrada dos ciclones. Para que es-
tas perturbacdes sejam eliminadas antes mesmo de surtirem efeitos no nivel e pressdo, uma

alternativa consiste em aplicar uma estratégia em cascata, ilustrada na Figura
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Figura 3.2: Malha com Cascata - Bateria de Ciclones.

Na estratégia da Figura [3.1] ao ocorrerem perturbagdes na densidade da polpa de ali-
mentagdo, os efeitos da perturbacao sao sentidos apenas quando ocorrem variacdes no nivel e
pressdo de entrada dos ciclones, causando um aumento na variabilidade das varidveis de pro-
cesso. Ja no caso da Figura[3.2] os efeitos da perturbacdo sdo sentidos em alteragdes na vazio,
fazendo com que a compensacgdo evite a propagacdo do distirbio para as demais varidveis de

Pprocesso.

Exemplo: Densidade de underflow de um espessador

Uma varidvel de suma importancia no processo de espessamento € a vazao de underflow.
Por meio desta, € possivel controlar a densidade da polpa que sai do espessador.

Na Figura [3.3] ¢ ilustrada a malha de controle densidade de polpa no underflow. Esta
malha de controle atua na velocidade de uma bomba centrifuga, buscando sempre permanecer
na densidade alvo definida. Quando mesmo assim o setpoint nao € atingido, o operador atua
em uma vélvula de recirculagdo (g,), de modo que um maior tempo de residéncia da polpa no
espessador resulte em uma densidade desejada.

A densidade alvo de saida do espessador é definida por meio de experimentos e de
acordo com a experiéncia da equipe operacional, que buscam definir um valor de densidade
capaz de entregar a maior eficiéncia nas etapas de filtragem prensa e filtragem a disco. Polpas
mais densas permitem que o tempo de ciclo destes filtros seja reduzido, traduzindo-se em um

aumento de produtividade.
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A malha de controle DICO1 atua na velocidade de uma bomba centrifuga, buscando
sempre permanecer na densidade alvo definida.

A relacdo entre a velocidade da bomba, vazao de underflow e densidade de underflow
possui fortes ndo linearidades, onde, para uma mesma velocidade, variacdes bruscas de vazao
ocorrem a medida que a densidade varia. De modo a compensar estas ndo linearidades, a
inclusd@o de uma malha em cascata densidade x vazdo, é necessaria. Nesta estratégia, a malha

de densidade atuard enviando um setpoint de vazao para a malha FICO2.

qa

qu

Figura 3.3: Estratégia Cascata - Espessamento.

3.2. Controle feedforward

O controle feedforward permite que a¢des de controle sejam tomadas antes que qualquer
efeito da perturbagdo seja percebido na saida do processo controlado. O seu uso é vantajoso
principalmente em processos onde a razao entre o tempo morto e a constante de tempo do

processo é grande (CAMPOS e TEIXEIRA| 2010, p. 209). Estes fatos o tornam um excelente
complemento para o controle em malha fechada.

Na Figura [3.4] pode-se observar um processo a ser controlado, representado por P;P;.
Este processo estd sujeito a uma perturbagdo mensurdvel e conhecida, definida como d. O
efeito dindmico de tal perturbacdo no sistema é representado por PoP3. O processo deve seguir

um sinal de referéncia yy, por meio do controlador C.
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Figura 3.4: Diagrama de blocos do problema de controle feedforward (GUZMAN e HAG-
GLUND, [2011).

Com o intuito de minimizar os efeitos da perturbacdo d no processo, um compensador
feedforward Gy deve ser projetado. O sinal de perturbagio d € alimentado no compensador Gy
e a saida do compensador € somada ao sinal de controle u.

As dindmicas podem ser modeladas como processos de primeira ordem com atraso, i.e.

_ K sl _ K s, _ K5 —si;
P = 1+sTle P = 1+ST2€ Py = 1+sT3e : 3.1

Apesar de ndo descrever adequadamente todos os processos existentes, esta representa-
¢do é uma boa aproximacio para a maioria dos processos em aplicacdes de controle (GUZMAN
e HAGGLUND, 2011). Deste modo, o controlador feedforward é projetado com base em um
modelo aproximado, tornando-se necessdrio o uso de um controlador em malha fechada junto
ao feedforward. A vantagem de se utilizar o feedforward neste caso € que a acdo do controlador
feedforward ira ser responsavel por grande parte da acdo de controle do sistema, eliminando
uma grande parcela de penalizacdo pelo uso da realimentacdo da malha PID (WADE, [2004)).

Considerando um caso onde os modelos apresentados em [3.1|sejam perfeitos, a completa

eliminacao da perturbacao em y € obtida quando

_ P _ Kyl4sTy —s(L3—L;)
Gr=p =K 1€ : (3.2)

Deve-se observar que o tempo morto da resposta dindmica de y ao distirbio d (L3) deve
ser maior do que o tempo morto da resposta dindmica de y ao sinal de controle u (L;). Caso
contrério, o compensador com tempo morto torna-se nao realizdvel, devendo ser substituido por
um compensador em avango-atraso de fase puro.

Outras configuragdes tipicas de controladores feedforward sdo:
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K3

Gﬂf: E,
fo: %e—S(L3—L1)’
(3.3)
K3 1+5T;
Gy = Ff H—;T;’

— K3 1451 ,—s(L3—Ly)
Gr= % 1mn¢ :

Em muitos casos, a utilizacdo da compensacao estatica ja € responsavel por uma me-
lhoria considerédvel na atenuagdo de perturbacdes. O uso do tempo morto no compensador €
raramente necessario, pois o termo em avango-atraso de fase ja permite uma boa compensagao
dindmica (CAMPOS e TEIXEIRA, 2010} p. 212).

Exemplo: Células de Flotacao

O minério de ferro, quando apresenta um baixo teor de ferro, onde o grau de liberacao
¢ obtido apenas para granulometrias muito finas, torna necessirio o uso de outros processos
de separacdo mais eficientes que a separagdo gravitica. Nestes casos, a flotacdo € um processo
muito utilizado.

O processo de flotag@o consiste na separacao entre diferentes espécies minerais por meio
de reacdes quimicas entre superficies. Uma das espécies minerais deverd apresentar compor-
tamento hidrofébico, juntando-se a bolhas de um gas (geralmente ar) e deslocando-se vertical-
mente para cima, formando uma espuma na superficie. As demais particulas seguirdo em fluxo
descendente.

De maneira geral, as particulas de minério sdo tornadas hidrofébicas, enquanto que o
rejeito € mantido hidrofilico. No caso do minério de ferro, ¢ mais comum utilizar a flotagao
reversa. Neste caso o uso de um reagente, chamado coletor, torna o rejeito (quartzo), natural-
mente hidrofilico, em hidrofébico. No entanto a a¢dao do coletor ndo € seletiva, isto €, tende a
coletar o ferro (hematita). Para que a acdo do coletor seja inibida nas particulas de ferro, um
reagente chamado depressor € utilizado.

Na Figura[3.5] um processo de flotagdo reversa de minério de ferro € ilustrado. Este pro-
cesso € composto por duas etapas de flotacao, chamadas de rougher e cleaner. Polpa de minério
misturada a reagentes € alimentada na célula rougher por meio de uma bomba centrifuga (gr).
Bolhas de ar s@o introduzidas no tanque, iniciando a interacao entre o ar e a polpa. As bolhas
entdo entram em contato com a superficie das particulas hidrofobizadas. Na parte de cima da
célula € formada uma camada de espuma, composta por particulas de quartzo que transbordam
até um reservatorio, sendo em seguida bombeadas para o tratamento de rejeitos (gr). O con-
centrado, que € deprimido, possui um teor de ferro ainda insuficiente, sendo necessdria uma

etapa adicional de flotacdo, chamada de cleaner. O concentrado da etapa rougher alimenta a
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etapa cleaner (qcg). O concentrado da etapa cleaner segue como produto para outras etapas,
enquanto que o rejeito € enviado ao espessador de rejeito (gr).

O nivel de espuma das células de flotagdo € uma varidvel de processo muito importante,
pois influencia diretamente no teor de ferro concentrado. Camadas mais altas de espuma permi-
tem uma maior recuperagdo de silica, devido a um aumento da superficie de contato. A altura
da camada de espuma € regulada por meio do ajuste da vazdo de concentrado deprimido (gcg
e gcc). O controle do nivel da camada de espuma consiste em encontrar um balango entre

concentracao de ferro x taxa de produtividade.
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Figura 3.5: Malha feedforward em Células de Flotagao.

Por meio da Figura[3.5] pode-se observar que existe um acoplamento entre as dindmicas
de nivel das duas células, onde a vazao gcgr, manipulada pela malha LICO1, pode ser vista como
um perturbacdo pela malha LICO2. Deste modo, é possivel utilizar a estratégia feedforward,
representada por F* na Figura O sinal de controle da malha LICO1 serd somado a saida da
malha LICO2, de modo as a¢des sejam antecipadas quando variacdes na saida do controlador
LICO1 ocorrerem. Como visto anteriormente, o sinal F*, consiste na saida do controlador
LICO1 multiplicada por um ganho Gry. O uso da estratégia feedforward, neste caso, possibilita

uma reducdo na variabilidade do nivel na célula cleaner.

3.3. Controle em override ou com restricoes

Em sistemas cujo grau de liberdade € reduzido, ou seja, sistemas onde exista uma tnica
MV para controlar mais de uma PV, uma estratégia de controle muito utilizada € o controle
override. Esta estratégia, também chamada de controle com restri¢cdes, atua preferencialmente
no controle de uma PV, sendo que as demais serdo consideradas varidveis de restri¢ao.

A atuacdo desta estratégia ocorre da seguinte maneira: controladores PID sdo sintoni-

zados e configurados para as multiplas PV’s do processo. Os controladores responsdveis pelas
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varidveis de restri¢ao terdo como setpoint valores iguais a restricdes do processo (e.g. tempe-
raturas maximas, niveis minimos, densidade maxima etc.). Enquanto todas as restricdes estao
sendo satisfeitas, o controlador estara controlando a varidvel principal, porém quando uma res-
tricdo € atingida, a saida do controlador da respectiva restri¢do tomard o controle da MV, sendo
que este chaveamento ocorre por meio de um seletor.

O seletor € um elemento chave neste processo e pode ser implementado tanto como um
elemento fisico quanto por meio de uma légica de selecdo. Dependendo de sua configuragdo,
este seletor alterna entre sinais de diversas malhas, sempre escolhendo um sinal para ser enviado
ao atuador. Existem diversas formas de realizar o chaveamento nesta estratégia de controle. Um
exemplo seria selecionar a temperatura mais alta entre diversas temperaturas de processo para
se tornar a varidvel controlada.

Campos e Teixeira (2010, p. 124-125) citam como principais vantagens desta estratégia:

e Possibilidade de se controlar multiplas PV’s com apenas uma MV em casos onde nao
existem graus de liberdade suficientes no processo. Deste modo pode-se controlar prefe-
rencialmente uma varidvel até que a outra atinja o seu limite operacional. A partir deste

ponto, esta restri¢ao estard ativa e a outra varidvel deixard de ser controlada;

e M¢étodo simples para se respeitar restricoes do processo € evitar que intertravamentos
atuem, parando a planta. Desta forma, o controle override mantém o processo em opera-

¢d0, mas sob uma condi¢do de seguranca.

Como os controladores de restricdes sdo projetados para permanecerem a maior parte
do tempo com um desvio em relagdo ao seu setpoint, uma tendéncia é que a saida destes con-
troladores fique saturada, ocorrendo o chamado windup. Mesmo com a presenca de estratégias
anti-windup, amplamente utilizadas em controladores industriais, o sinal de controle tenderd a
saturar em algum limiar. Quando alguma PV cruza o setpoint de restri¢do, o sinal de controle
do respectivo controlador comecard a se mover em direcao ao valor do sinal de controle em atu-
acdo no momento (PV principal). Apenas quando o sinal de controle cruzar este valor é que o
controlador ird entrar em atuagdo. Este atraso gerado pela saturacio do controlador de restricdo
¢ indesejado e deve ser evitado.

Para compensar o problema de saturacdo dos controladores, pode-se utilizar a funcao
External Reset Feedback, onde a saida do seletor serd filtrada por uma fun¢do de transferéncia

e entdo somada ao sinal de controle de cada controlador. Este arranjo ¢ ilustrado na Figura[3.6
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Figura 3.6: Aplicacdo de External Reset Feedback em uma vélvula de combustivel (WADE|
2004).

Nesta configurag@o, os controladores nao atuantes em um determinado momento nao
terdo a saida saturada, mesmo com a leitura de valores de erro ndo nulo, por um intervalo
longo de tempo. Assim que uma PV atingir o seu limite, o controlador de restri¢do estard
na iminéncia de sobrescrever o controlador e assumir o controle da MV. Com controladores
comuns, o controlador de restri¢do estaria apenas na iminéncia de comecar a inverter o sinal de

controle e entdo ele deveria decrementar o seu sinal até que ocorresse algum efeito na saida.

Exemplo: Circuito de Britagem

Na Figura [3.7| um circuito de britagem € ilustrado. Neste circuito, 0 minério prove-
niente de pilhas de homogenizagdo alimenta silos de armazenamento por meio do fluxo gr.
Em seguida, alimentadores retiram material dos silos e alimentam os britadores. Os britado-
res cominuem o material, descarregando o minério em uma correia transportadora, que envia
o material para uma etapa de peneiramento, por meio do fluxo gp. Duas varidveis de processo
devem ser controladas: a primeira é o nivel dos silos, que ndo devem esvaziar; a segunda é
a vazao mdssica sobre a correia transportadora, que determina produtividade desejada. Como
varidvel manipulada, existe a velocidade do alimentador. Observe entdo que o grau de liberdade
do sistema € reduzido, pois existem duas varidveis de processo e apenas uma manipulada.

A estratégia override torna-se adequada nesta situagdo. Como ilustrado na Figura
um seletor de minimo pode ser utilizado. Este seletor receberd os sinais de controle da malha
de nivel minimo, LIC, e da malha de vazao madssica desejada, WIC. Caso o nivel do silo atinja o
seu minimo, a saida do controlador LIC serd menor que a saida do controlador WIC, sendo
escolhida pelo seletor, evitando que o silo esvazie. A malha override funciona como uma

protecdo contra esvaziamentos de silo, que durante condi¢cdes normais de operagdo obedece
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a malha WIC, que determina a produtividade do circuito.
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Figura 3.7: Malha override em Circuito de Britagem.

Exemplo: Bateria de Hidrociclones

Um outro exemplo de aplicagdo de uma estratégia override, pode ser ilustrado por meio

da Figura @ Nesta figura, o mesmo circuito de bateria de hidrociclones, mostrado em um

exemplo anterior por meio das Figuras[3.1]e[3.2] € apresentado.

aF,

qp

rdo

qu

Figura 3.8: Malha override em Bateria de Ciclones.

Na estratégia ilustrada na Figura[3.2] apenas uma malha de nivel, chamada LIC, coman-
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dava o setpoint de uma malha escrava de vazdo, FIC. A malha de nivel regulava a vazio g,
buscando manter o nivel em seu valor de referéncia. Como uma abordagem alternativa, pode-se
desejar que o nivel da caixa apenas se mantenha dentro dos seus limites minimo e maximo,
dando mais liberdade para que a vazio gr seja manipulada com o intuito de manter a pressao
de entrada na bateria de ciclones em seu valor de referéncia. Para isto, pode-se adicionar dois
controladores de restricdo de nivel: LICO1, sendo o controlador de nivel minimo e LIC02 o
controlador de nivel maximo. Junto a estes controladores, uma terceira malha de controle de
pressdo, de nome PIC, pode ser adicionada. As trés malhas enviardo os seus sinais a um seletor
override f, que possui um algoritmo que seleciona qual sinal serd efetivamente aplicado como
setpoint da malha FIC.

O algoritmo f sera:

Algoritmo 1: Seletor override - Vazao de alimentacao dos ciclones

if Uurrco2 > uUpic then

Useletor = ULIC025

else if uricor < upic then

Useletor = ULICO1» /* else if */
else

Useletor = UPIC /* else *x/
end

Em condicdes normais de operacdo, a malha PIC ird comandar a vazao gr. Apenas em
casos onde o nivel atinja um de seus limites mdximo ou minimo, que as respectivas malhas

LICO1 ou LICO2 entrardao em atuacao.

3.4. Controle de razao

A estratégia de controle de razdo, tipicamente aplicada em malhas de vazao, busca man-
ter uma razdo especifica entre vazdes de duas linhas diferentes. |Wade| (2004) chama a vazao
medida de carga de wild flow, pois do ponto de vista da malha de controle de razdo, a vazao de
carga ndo € controlada.

Aplicagdes tipicas de controle de razao sio:

e Mistura entre dois ou mais componentes. Um ingrediente pode ser definido como guia
para a taxa de producdo. Outros ingredientes sao entdo regulados em funcao deste ingre-

diente;

e Controle de razdo de mistura de ar-combustivel para um processo de combustio;

40



e Controle da vazao de um produto na forma de um controle de composi¢ao. Esta é uma

estratégia de controle comum em colunas de destilacao.

A configuragdo que traz mais flexibilidade no uso desta estratégia € ilustrada na Fi-

gura[3.9)a.

FUEL AR
ey (CONTROLLED
FLOW) FLOW)

a. RATIO (R) AND BIAS (B) PROVIDED b. COMPUTATION IN THE PV LEG,

BY SEPARATE FUNCTION BLOCKS RATHER THAM IM THE SP LEG.
(USUALLY EMTHER "R™OR ", BUT NOT BOTH, (FOR [DISPLAY, THE AIR FLOW CONTROLLER
IS SET FROM THE CONSOLE. THE OTHER 1S SCALED IN UNITS OF FUEL FLOW.)
ISSET DURING CONFIGURATION. )
FUEL AR AIR
WILD" (CONTROLLED (CONTROLLED
FLOW) FLOW) FLOW)
™ () ©)
. h
v w |V

SP=Reqd &
PV = Actual
¢. DIRECT CALCULATION AND d. DIAGRAM OF FUNCTION BLOCK
CONTROL OF THE RATIO FURNISHED BY SOME DCS MFGRS.
(THE CONTROLLER DIRECTLY DISPLAYS {DIRECT DISPLAY OF REQUIRED AND ACTUAL
BOTH THE ACTUAL AND REQUIRED AJF RATIOS, BUT SP AND PV OF CONTROLLER
ANF RATIOS.) REPRESENT REQUIRED AND ACTUAL AIR.)

Figura 3.9: Opcdes de configuracao do controlador de razao (WADE, 2004)).

Nesta configuracdo € possivel operar o controlador que atua na vazdo controlada de
trés maneiras: manual (atuador controlado diretamente pela operacdo), automadtica (setpoint
definido pela operacdo) e em cascata (o setpoint da malha € definido pela multiplicacio entre a
vazdo de carga e a razdo de referéncia). (CAMPOS e TEIXEIRA| 2010, p. 106-107) ressaltam

a importancia de implementacao da funcdo de tracking, que compara a razao atual com a razao

de referéncia quando o controlador ndo estiver em cascata.

(2004) cita as seguintes modifica¢des que podem ser feitas no controle de razido
convencional:

e Um valor de bias pode ser somado (ou subtraido) a leitura da vazao de carga ou da vazao
controlada, como mostrado na Figura [3.9]a. Neste caso, a relagdo entre as duas vazoes

possui um offset evitando que a saida do multiplicador assuma valores nulos.
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e PV escalonada em unidades da vazao de carga: A vazdo de carga pode ser usada como
setpoint para o controlador de vazdo. Entdo a varidvel de processo deste controlador serd
o resultado da multiplicacdo entre a razao requerida (que equivale ao inverso do razao

utilizada no caso convencional) e a vazdo controlada. Esta configuracdo é mostrada na
Figura[3.9]b.

Em alguns casos, o controlador pode ser utilizado para controlar diretamente a razdo,
como ilustrado na Figura [3.9 c¢. Neste caso, razdo passa a ser a PV do controlador, que tem
como setpoint a razao requerida. Apesar desta configuracao permitir uma andlise mais “literal”
das varidveis de interesse neste tipo de aplicacdo, ela introduz nao linearidades indesejaveis (em
fun¢do do ponto de operacdo da vazao de carga) e é mais suscetivel a ruidos devido ao cédlculo

de divisao.

Exemplo: Controle de adicao de floculantes em um espessador

Em um processo de espessamento, deseja-se controlar razdo de mistura (dosagem) de
floculantes de forma que a sedimentagdo das particulas s6lidas ocorra de forma adequada. Ajus-
tes na velocidade da bomba de floculantes sdo feitos com o objetivo de alterar a dosagem na
mistura floculantes x polpa e assim controlar o nivel de interface de sélidos do espessador. Para
que seja possivel controlar a dosagem de forma automadtica, o projeto de um sistema de controle
de razdo faz-se necessario e € ilustrado na Figura|3.10

Inicialmente, os floculantes sdo preparados em uma concentracao volumétrica especifica
(g/m?) e armazenados em tanques. Em seguida, os floculantes sido misturados a polpa na calha
de alimentacdo do feedwell do espessador. O transporte de floculantes até a calha ocorre por
meio de uma vélvula dosadora, cuja vazao € controlada pelo controlador FIC O1.

O controlador de razdo 1€ a vazdo mdssica de minério na alimentacéo (¢/h) e multiplica
este valor pela dosagem alvo definida (g/7), obtendo em sua saida um setpoint de vazdo de
floculantes (g/h). Por sua vez, este setpoint comanda uma malha de controle de vazéo de flocu-
lantes FIC 01, responsavel por realizar a dosagem exata de floculantes a cada instante de tempo.
Para isto, a concentracdo volumétrica do floculante previamente preparado é multiplicada pela
vazdo volumétrica dada pelo sensor FT 01, realimentando o controlador com a vazao mdssica
de floculantes (g/h) atual.

A malha mestra em cascata, responsdvel por determinar o setpoint de dosagem de flo-
culantes € ilustrada na Figura [3.10]como LIC O1. Esta malha tem como sefpoint um valor de
referéncia de nivel da camada de sélidos no espessador. Caso o nivel da interface de sélidos
sofra variacdes, € necessdrio variar o setpoint de dosagem de floculantes de modo que o nivel

permaneca dentro dos limites operacionais.
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Figura 3.10: Estratégia Razao - Espessamento.

3.5. Controle em Split-Range

Em determinados processos que exigem uma alta “rangeabilidade”, dois ou mais atuado-
res sdo necessarios para que se possa obter um nivel de controlabilidade adequado ao processo.
Este tipo de situagdo é comum em processos com duas ou mais condi¢des de operacdo muito
distintas. Nestes casos, o controle em split-range torna-se uma possivel solugao.

A estratégia em split-range consiste em dividir a saida (range) do controlador em faixas,
onde, para cada faixa, um atuador diferente serd manipulado. Na Figura [3.11] € ilustrado um

exemplo onde duas valvulas de caracteristicas distintas sdo utilizadas para controlar um mesmo

Pprocesso.
open open
Cooling Heating
Valve Valve
closed closed
0% 33 % 100%

Valve Position vs Controller Qutput

Figura 3.11: Estratégia Split Range em duas valvulas com caracteristicas distintas (WADE

[2004).

Pode-se observar por meio da Figura[3.11] que a divisdo da saida no é feita na metade
do range. Isto ocorre pois a divisdo da saida do controlador deve levar em conta as diferentes
respostas estdticas que a varidvel de processo apresenta para cada um dos atuadores. Logo, o

atuador que resultar na resposta de maior ganho estdtico deve atuar em uma faixa mais ampla,
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deixando o outro atuador em uma faixa mais restrita e permitindo que ambos apresentem um
bom desempenho. Neste caso em especifico, o atuador de faixa mais ampla teve seu ganho
reduzido em cerca de 25% e o outro atuador teve seu ganho aumentado em cerca de 50%.

No exemplo acima, caso a faixa fosse dividida em 50%, a sintonia do controlador de-
veria ser feita respeitando o processo de maior ganho. O atuador com menor ganho estético
apresentaria uma resposta “relaxada”, ou de baixa performance.

Em alguns casos, pode ser vantajoso existir uma sobreposicdo entre os sinais dos dois
atuadores. Segundo Wade (2004)), as vantagens consistem em se garantir que ndo existird uma
banda morta entre a operagdo dos atuadores..

Em outros tipos de processo, onde existam atuadores com diferentes fungdes (e.g. val-
vula de resfriamento x valvula de aquecimento, valvula de pressurizacdo x valvula de alivio) a
estratégia em split-range também pode ser utilizada. No entanto, a utilizacdo de dois controla-
dores PID traz maior flexibilidade e desempenho, visto que pode-se alterar o modo de operagao
de cada atuador de forma individual, além de permitir sintonias distintas que se adéquem as

caracteristicas dindmicas de cada atuador em relagdo a mesma varidvel de processo.

3.6. Averaging Level Control

Em |Wade| (2004), o algoritmo error-squared algorithm é descrito. Nesta estratégia, o
ganho do controlador varia de forma quadréitica em relacdo ao erro. A ndo linearizacdo do
sinal de erro pode ser implementada em apenas um termo do controlador (e.g. apenas no modo
proporcional ou integral), com as demais parcelas atuando de forma linear. Na Figura [3.12]¢é

ilustrado um exemplo deste controlador.

Characterizer

I |

sy ® & | [« | k|

Xep— M L } /~/ bt K :(I‘_', }
+h4 Error |, Pseudo | S m

Emor | - d |

X | ! |

PID - any form
("ldeal” form shown for example)

Figura 3.12: Controlador PID com caracterizador do erro (WADE, [2004)).

Nesta fung¢do, o erro do controlador passa por uma fun¢do de caracterizacio, gerando
um valor de erro modificado (€), que € aplicado nos termos do controlador PID. A func¢ado de

caracterizacao pode ser representada por:

o— ¢l (3.4)

Uma outra func¢do de caracterizagao é:

6=0e+(1—0)< (3.5)
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onde 0 é um parametro de ajuste, podendo assumir valores entre 0 e 1
Por meio da Figura [3.13] é possivel observar que a equacdo [3.5| faz com que o ganho

cres¢a de maneira mais suave a medida que o erro aumenta.

100%

CJ Lingar —{

B. |Corrbinafl on-.){

A ABSquare

0% e

Pseudo-Error

-100%
-100% 0% 100%
True Error

Figura 3.13: Curvas de caracteriza¢do do erro (WADE, 2004).

Em [Techmation| (2004), o seguinte algoritmo de um controlador PI é proposto para o

problema de averaging level control:

e e
=Koty (e + o S edr ) (3.6)
onde o ganho proporcional é:
> e
R. = KA%, (3.7)
e o tempo integral é:
f — 7,100
Iy =T, (3.8)

Neste algoritmo, tanto o ganho proporcional K., quanto o tempo integral 7; variam em
fun¢do do valor absoluto do erro. Além disso, o produto entre estes termos € igual a uma
constante, 0 que garante que mesmo com a variagao no erro, o coeficiente de amortecimento do
sistema se mantenha constante, mantendo a estabilidade do controlador.

Uma representagdo do problema de controle de nivel em um tanque pode ser ilustrado
conforme as Figuras e Neste caso, considera-se que um controlador PI de nivel
comanda uma malha escrava de vazao F(s). Deste modo, considerando um tanque com se¢ao
transversal constante, a dindmica do nivel pode ser modelada como um sistema integrador com
uma constante de tempo 77, que representa o tempo de residéncia do tanque para a maxima

vazao suportada no sistema. Este tempo pode ser calculado como:

T; = Yol (3.9)

9max
onde Vol representa o volume util do tanque e g, representa a maxima vazao de saida no

tanque.
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Figura 3.14: Problema de controle de nivel em um caso ideal (WADE, 2004).
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Figura 3.15: Diagrama de blocos do problema (WADE, 2004).

Considerando que a dindmica da malha de vazio seja muito mais rdpida do que a malha
de nivel, pode-se aproximar a dindmica F(s), que relaciona manipulac¢des na abertura da vdlvula,
m, com a vazao e saida do tanque, F,,, para um ganho estdtico igual a 1. Além disso, para os
casos onde o tanque ird operar sempre em um setpoint fixo, € interessante verificar apenas a
resposta dinamica do nivel em fun¢do de perturbacdes na vazao de entrada, Fj,, bem como a
resposta dindmica da vazao de saida, F,,;, que € o que deseja-se atenuar.

A resposta dinamica do nivel do tanque pode ser representada como:

N
L(s) i
= : —. 3.10
Fals) ~ o Eesr (3.10)
J4 a resposta dinamica da vazao pode ser representada como:
K Ke
Fouly) _ 1 0l (3.11)
Fin(s) — s245csRe” '
Lo

Estas equacOes representam sistemas de segunda ordem, comumente representados da

seguinte maneira:

s

L(s) _ i
Fm(s) T S2—|—2Ca)ns+wr%7 (312)

Fout(s) _ 2C(J),1S—|—(J),%
Fiu(s) — s242C00,5+@7 (3.13)

Onde ¢ é o fator de amortecimento, representado por um nimero adimensional. O valor
de { é importante para inferirmos quanto a estabilidade do sistema, bem como quanto ao seu

tipo de resposta e pode ser calculado como:
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_ 1 /KT
§ =35 (3.14)

Ja w, representa a frequéncia natural ndo amortecida e € calculado como:

_ /K
Oy =/ 75 (3.15)

Marlin (2012) propde uma estratégia de gain scheduling para o problema de averaging

level control. O algoritmo € descrito pela seguinte equagao:

Four = —Kc(e(t) + 7 [ e(t)dr). (3.16)
onde:
. Kes, se |e(t) |< emas: rx =%

K, se [e(t) |> emar;

Além dos parametros ja convencionais (K7 e T7), o controlador possui dois parametros
adicionais: o limite de transicdo entre os ganhos (e;y) € a razao entre os ganhos K ; e K_g,
chamada de rg. O valor de e, € selecionado para ser menor que o maximo erro de nivel per-
mitido mas maior que a maioria das variacdes de nivel experimentadas em condi¢des normais
de operagdo. Se esta razdo for igual a 1, temos um controlador linear. Caso a razio tenda a
infinito, o controlador linear terd agdes de controle nulas para valores de erro dentro do limite
+emax- Ou seja, o controlador apresentard um comportamento de banda morta para esta faixa.

O fator entre o maior e menor ganho usualmente parte de um valor de 20. Para simplifi-
car os cdlculos das estimativas iniciais, o ganho proporcional € calculado de modo que o termo
proporcional sozinho seja capaz de compensar o méximo distirbio de vazao esperado.

O ganho proporcional € calculado da seguinte maneira:

_AFmax

- .
le?x + Aemax — emax

K = (3.17)
O tempo integral (77) € calculado de modo que o fator de amortecimento seja igual a 1
para a regido menor ganho, o que garante que o coeficiente seja maior que 1 para a regido de

ganho maior.

_4L%A
I = —Kpr /1’

onde A € a drea da secdo transversal do tanque.

(3.18)

Marlin/ (2012) compara o controlador descrito anteriormente com um controlador PI
simples. Ambos os controladores apresentaram boas atenuacdes para perturbacdes de vazao na

entrada, no entanto, o algoritmo de gain scheduling apresentou menor variabilidade na vazao
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de saida para uma mesma perturbacdo de vazio na entrada.

Friedman| (1994), propde um método para sintonia de controladores de nivel. Neste mé-
todo, a sintonia permite que o nivel varie dentro de uma faixa desejada, de modo que a varidvel
manipulada seja manipulada de forma suave. Além disso, o autor propde que o controlador PI
seja sempre utilizado. Os ganhos devem ser calculados da seguinte maneira:

A
K, =24 (3.19)

€max

onde Ag, consiste na maxima perturbagdo esperada para a vazao de saida dos tanques pulmao; e
emax corresponde ao maximo desvio de nivel permitido pelo controlador. Considerando este
maximo desvio de nivel, deve-se estimar o tempo de residéncia no tanque (7g), considerando
a maxima perturbacdo de vazdo. O tempo integral serd calculado com base em 7 da seguinte

maneira:

T, =4 - Tg. (3.20)

Friedman| (1994) conclui que em tanques de grande volume, o uso de bandas mortas
pode trazer maiores vantagens se comparado a controladores PI lineares. Em tanques de grande
volume, os controladores de banda morta podem ajudar a minimizar variacdes de vazido no

processo.

3.7. PID Fuzzy

3.7.1. Fundamentos

Controladores Fuzzy sdo controladores, na maioria dos casos, nao lineares, que se utili-
zam de sentencgas, na forma de regras, para controlar processos. O controlador pode trabalhar
com multiplas entradas, e sua vantagem consiste na possibilidade de embutir o conhecimento
de especialistas em sua base de regras. A interface com o controlador possui uma linguagem
natural, e € isso que o distingue de outras estratégias de controle (JANTZEN, 2013).

A légica fuzzy, ou l6gica nebulosa, € baseada na teoria de conjuntos nebulosos, que €
uma generalizacdo da teoria de conjuntos cldssica. Em l6gica nebulosa, uma proposi¢ao pode
ser verdadeira, falsa, ou parcialmente verdadeira. L.ogo, a construcdo de conclusdes a partir de
preposi¢des nebulosas usando regras do tipo se-entdo e regras de inferéncia é base da l6gica
Suzzy.

Cada objeto possui um grau de pertinéncia dentro cada conjunto nebuloso. Este grau
sempre serd um valor entre 0 e 1. Os limites de cada conjunto nebuloso possuem também limi-
tes nebulosos, que permitem uma transicao gradual entre a pertinéncia e a ndo pertinéncia (ZA-

DEH, 1965)). A diferenca entre um conjunto nebuloso € um conjunto cldssico € ilustrada na

Figura[3.16]
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(a) (b)
Figura 3.16: Conjunto cldssico (a) e conjunto nebuloso (b). Adaptado de (2013).

Uma fungdo de pertinéncia pa(x), definida em um universo de discurso U, associa a
cada objeto x deste universo, um grau no qual x ¢ membro de um determinado conjunto A. O

grau de pertinéncia de todos os membros define o conjunto nebuloso:

A={({x,ua(x))|x€U}. (3.21)

A defini¢do de conjuntos nebulosos estende a definicdo de um conjunto classico, pois
valores de pertinéncia (4 sdo permitidos em um intervalo 0 < u < 1, e quanto maior o valor,
maior a sua pertinéncia. Um conjunto cldssico €, entdo, um caso especial de um conjunto
nebuloso, com valores de pertinéncia restritos aos pontos de limite, ou seja, u € {0,1}.

Um tnico par (x;, t4(x;)) é uma validagdo da fungéo de pertinéncia em um ponto dis-
creto x;, pertencente ao universo U. A estes pares dd-se o nome de singleton; logo, o conjunto
completo é uma colegdo, geralmente finita, de pares (x, ts(x)).

Membros de um conjunto nebuloso sdo retirados de um universo de discurso. O universo
consiste em todos os objetos que podem ser levados em consideragao.

Existem duas formas de se representar uma fungao de pertinéncia: continua ou discreta.
Um conjunto nebuloso continuo A € definido por uma fun¢do de pertinéncia continua, fi4(x).
Uma funcio de pertinéncia trapezoidal € uma fun¢do continua, parcialmente linear, definida por

quatro parametros (a,b,c,d) (Jang et al. 1997).

( 0, x<a
e a<x<b
UTrapezoidal(Xsasbyc,d) =< 1, b<x<c (3.22)
Z%’C‘, c<x<d
0, d<x

\ J
Uma fungdo de pertinéncia triangular pode ser derivada da trapezoidal por meio da unido

dos pontos b e ¢, ou seja, se b = ¢, a fungdo se torna triangular, como mostrado na Figura[3.17p.
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Figura 3.17: Func¢ao de pertinéncia trapezoidal (a) e triangular (b). Adaptado de Jantzen|(2013).

As operacdes de conjuntos também sdo definidas para conjuntos nebulosos. Caso se

queira comparar dois conjuntos as operacdes de igualdade e inclusdo pode ser definidas por

meio de (3.23) e (3.24)):

A=B = pu(x) = pp(x), ¥x, (3.23)

onde A e B sdo dois conjuntos nebulosos definidos em um mesmo universo de discurso U. Os
dois conjuntos serdo iguais, se e somente se, eles possuirem funcdes de pertinéncia iguais, para

todo x, ou seja,

A C B = pu(x) < pp(x), V. (3.24)

Um conjunto nebuloso A, serd subconjunto de B, se e somente se, a pertinéncia de A for
menor ou igual que B, para todo x.

As operagdes de unido, intersecdo e negacdo podem ser representadas, respectivamente,

por (3.25), (3.:26) e (3.27):

Haug(x) = AV B = max(ua(x), up(x)), (3.25)
Uang(x) = A A B = min(ua(x), up(x)), (3.26)
B () = 1— pia (%), (3.27)

Existem também uma gama de outras representacdes que podem ser utilizadas para re-
presentar as operacdes de unido e intersecdo. Como exemplo, a opera¢do de unido é também
comumente representada pela soma probabilistica, como mostrado na Equacdo [3.28] A opera-

cao de intersecdo pode ser representada pelo produto, como descrito pela Equagao [3.29

paug(x) =AV B = pa(x) + pp(x) — Ha(x) - up(x), (3.28)
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,UAQB(X) =AANB= [.LA()C) . [,LB()C>. (329)

Cabe ao projetista do controlador selecionar a melhor configuracdo para uma dada apli-
cacao.

As defini¢des aqui apresentadas também se aplicam a conjuntos cldssicos, descritos por
valores func¢des de pertinéncia discretas.

Varidveis linguisticas sdo valores representados como palavras ou sentencas. O conjunto
de valores que uma variavel linguistica pode assumir € chamado de conjunto de termos. Cada
valor no conjunto de termos ¢ chamado de valor linguistico, que € por sua vez, representado por
um conjunto nebuloso definido no universo de discurso.

Como exemplo, seja “Erro” uma varidvel linguistica. O conjunto de termos que repre-

senta esta varidvel pode ser chamado de T e definido como
T (erro) = {negativo,muito negativo,nulo, positivo, muito positivo},

cada termo € definido no universo, neste caso, valores entre 0 € 100%.

Controladores fuzzy sdo construidos a partir de um conjunto de regras légicas, presentes
no mecanismo de inferéncia. Cada regra € baseada em relacionamentos condicionais (PRECUP
e HELLENDOORN;, [2011). O sinal de controle € determinado por meio de regras do tipo

se-entao:
Se (Premissa) Entdo (Consequéncia).

Neste caso, os elementos que compdem a premissa e consequéncia sdo formados por
conjuntos nebulosos, definidos em universos de discurso.
Os controladores fuzzy executam um conjunto de regras em paralelo para um mesmo

instante de tempo. Um exemplo € mostrado a seguir:

1. se x é Neg entdao y é Neg;

2. se x € Pos entdo y é Pos.

A base de regras ¢ uma relagdo nebulosa do produto cartesiano de todas as entradas
e saidas. No caso mostrado acima, a base de regras associa valores negativos de x a valores
negativos de y e valores positivos de x a valores positivos de y. Esta é uma aproximacdo da
funcdo y = x. Cada regra constitui um granulo da funcdo e a base de regras completa € a unido
destes granulos (ZADEH, |1996).

A partir da base regras, o controlador fuzzy infere acdes de controle para uma dada
entrada medida xq. Inferir significa decidir que algo € verdadeiro baseando-se em informacdes ja
disponiveis. O mecanismo de inferéncia é similar a encontrar instincias especificas yo = f(xo)
dada a fun¢@o f(x) e a instdncia x = xo (JANTZEN] 2013).
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3.7.2. Controle Fuzzy

Controladores Fuzzy possuem uma base de regras intuitiva ao usudrio final e ao proje-
tista. A estratégia de controle funciona por meio destas regras, que tornam a estratégia compre-
ensivel para operadores. Controladores fuzzy modernos utilizam a base de regras Sugeno, na
qual o lado consequente de uma regra é uma funcdo das entradas (JANTZEN, [2013). As regras
interpolam as partes consequentes. De forma prética, pode ser conveniente discretizar a base de
regras, de modo que o controlador seja reduzido a uma tabela.

Um controlador Fuzzy contém regras no formato se-entdo, por exemplo:

. Se erro é Neg E variacdo do erro é Neg entdo controle é NB;

. Se erro é Neg E variacdo do erro é Zero entdo controle é NM;

. Se erro é Neg E variacdo do erro é Pos entdo controle é ZE;

. Se erro é Zero E variacdo do erro é Neg entdo controle € NM;

. Se erro é Zero E variacdo do erro é Zero entdo controle é ZE; (3.30)
. Se erro é Zero E variacdo do erro é Pos entdo controle é PM;

. Se erro é Pos E variacdo do erro é Neg entdo controle é ZE;

. Se erro € Pos E variacio do erro é Zero entao controle é PM;

O o0 I O L B~ W =

. Se erro € Pos E variacao do erro é Pos entdo controle € PB.

Neste exemplo, a base de regras [3.30| possui duas entradas: o erro e sua derivada. As
duas entradas sdo combinadas por meio do conectivo “E”. Onde o termo linguistico Neg refere-
se a “negativo”, o termo Pos refere-se a “positivo” e o termo Zero refere-se a “nulo”. O lado
de conclusdo de cada regra define um valor para a saida do controlador. Neste caso, existem 5
singletons de conclusdo: muito negativo (NB), pouco negativo (NM), nulo (ZE), pouco posi-
tivo (PM),muito positivo (PB), genericamente representados por s1,s2,53,54, 5. Este conjunto
forma uma base de regras. A a¢do de controle depende dos valores medidos no erro e na sua
derivada.

O uso de singletons traz a seguinte vantagem em comparacao a fungdes de pertinéncia
no termo de consequéncia: o esforco computacional € menor, € possivel levar o sinal de controle
para os extremos do universo de discurso e € mais fécil para o operador pensar em termos de
magnitude do sinal.

Na Figura o mecanismo de inferéncia em um controlador Fuzzy do tipo Takagi-
Sugeno € exemplificado (TAKAGI e SUGENO, 1985). Cada uma das quatro primeiras linhas
representa uma regra. Neste caso as regras representadas sdo respectivamente as regras 1,3,7 e
9 base de regras[3.30] que possuem os singletons de conclusio s1,s3,s3,55. O controlador possui

como varidveis de entrada o erro e sua derivada; logo, ele pode ser considerado um controlador
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PD ndo linear. O motivo do controlador ser considerado ndo linear tem relagdo, dentre outros

motivos, com a forma das fun¢des de pertinéncia. Isto serd explicado mais adiante.

Erro Variacao do erro Controle
1 ! 1
|
05| /1 05
|
0 T 0
T
1100 10 100 -100 0 200
|
|
1~ 1
|
0.5 } 0.5
[ — 4
f— 0
100 10 100 -100 0 200
I
1 \ 1
|
05 | 0.5
0 == )
100 |0 100 -100 0 200
il i
| |
| |
| |
0 == 0 == -
| |
400 | 0 100 -100 | 0 100 200 0 200
' 1 +—~3— 2
1 5
05
6
0

-200 0 200
u=-109.4

Figura 3.18: Processo de inferéncia em um controlador Fuzzy do tipo Sugeno. Adaptado de
Jantzen| (2013)).

O mecanismo de inferéncia segue um conjunto de passos. Cada passo possui uma no-

menclatura especifica (IEC, [1997). Estes passos sdo descritos a seguir:

1. Fuzzyficacdo: As instancias medidas do erro e sua derivada sdo indicadas por linhas ver-
ticais tracejadas através da primeira e segunda colunas do grifico, come¢ando nos pontos
(1) e (2) na Figura Para cada termo antecedente de uma regra, o0 mecanismo de
inferéncia calcula o valor de pertinéncia nebuloso, que € representado pelo ponto de in-
tersecdo da linha vertical com cada fun¢do de pertinéncia. Isto € chamado de fuzzyficagdo,

visto que associa um valor de pertinéncia nebuloso a um valor de entrada puro.
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2. Agregacdo: O peso de uma regra k, chamado de ok, representa o grau de satisfacdo
das premissas desta regra. A regra k € composta por valores nebulosos de pertinén-
cia, sendo neste exemplo, pi4 x(erro) o valor de pertinéncia do erro no conjunto A, e
Ug i (variacao do erro) o valor de pertinéncia da derivada do erro no conjunto B. A etapa
de agregacdo, indicada pelo ponto (3) da Figura[3.18§] consiste na combinagdo dos valores

de pertinéncia das premissas,

O = Uy k(erro) A U i (variacao do erro). (3.31)

De modo geral, a operagdo de agregacao pode ser composta por multiplas premissas, que

por sua vez, podem ser agregadas por meio de conectivos A ou V.

3. Implicagdo. A implicagdo (ou ativacdo) de uma regra € uma derivacido de uma conclusdo
local que depende do peso da mesma (), como indicado pelo ponto (4) na Figura[3.18§]
Apenas uma parcela de cada singleton (sy) € ativada. Dois operadores podem ser utiliza-
dos nesta etapa: o operador min ou o produto ( - ). Quando as conclusdes sdo singletons,
o resultado é o mesmo, independente do operador. No entanto, em um caso genérico, a
operacdo de produto, multiplica uma curva de pertinéncia por uma constante, preservando
o seu formato, enquanto que o operador min corta esta curva. No caso da Figura|3.18} o

operador de produto € utilizado, relacionando o ao singleton (sy).

4. Acumulagdo. O gréfico final, indicado pelo ponto (5) na Figura |3.18] é a acumulacao
de todas as conclusdes ativadas. A figura utiliza acumulag¢do por soma, mas de forma
alternativa, o operador max poderia ser utilizado. Na Figura[3.18] a ativac@o por produto

seguida da acumulagdo por soma resulta na seguinte fun¢do de pertinéncia de saida:

He(si) = ((s1,01) , (83,05 + 7)) , (55,00)) . (3.32)

5. Defuzzyficagdo. O conjunto apresentado previamente é entdo defuzzyficado, ou seja, as
multiplas singletons sdo convertidas em um unico valor, que serd o sinal de controle efeti-
vamente aplicado. Esta etapa estd destacada por um asterisco no ponto (6) da Figura[3.18§]

O sinal de controle é uma média ponderada:

u= (0 - s1+03 - s3+07 - s3+0y - 55)/(0 + 03+ 07+ Q). (3.33)

3.7.3. O Controlador Fuzzy PID Linear

Com a correta escolha das defini¢des, a base de regras pode representar uma combinacao
linear das entradas, entdo o controlador fuzzy torna-se equivalente a um controlador PID con-

vencional como caso especial. Existem, de forma geral, muitas escolhas de projeto possiveis,
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mas se o objetivo é projetar um controlador linear, a maioria das escolhas sdo feitas de forma
prévia.

E possivel construir uma base de regras com uma superficie de controle linear que pos-
sua uma a¢ao de controle equivalente a uma soma entre o erro (£) e sua derivada (CE) do tipo
u=E+CE (MIZUMOTO, 1995; |QIAO e MIZUMOTO, [1996; [SILER e YING, [1989). Para

isto, algumas condi¢des de projeto devem ser seguidas:
1. Utilizar um conjunto de premissas triangulares que se interceptam no ponto i = 0,5.

2. Construir uma base de regras com todas combinagdes de premissas, utilizando conectivos

de agregacdo do tipo AND (A).
3. Utilizar o operador de produto ( - ) para o conectivos A, como mostrado na Equagdo[3.29

4. Utilizar singletons de conclusdo, posicionados nos picos das somas dos conjuntos de

premissas.
5. Utilizar a média ponderada para a etapa de defuzzyficacdo.

Por meio da Figura [3.19] pode-se observar que a superficie de controle serd uma plano
diagonal e o universo de saidas serd equivalente a soma dos universos de entrada. Este con-
trolador é, a0 mesmo tempo, projetado como um controlador nebuloso e € equivalente a uma
soma. Logo, ele possui uma fung¢do de transferéncia e os métodos usuais para sintonia e estudo
de estabilidade se aplicam (JANTZEN, 2013)).

issas (E, CE)
T T

Neg Pos
ZE

Figura 3.19: (a) superficie de controle linear (b) fun¢des de pertinéncia. Adaptado de Jantzen
(2013).
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Ap6s a obtencdo de um sinal de controle equivalente a soma do erro e sua derivada, um

controlador PID Fuzzy Linear pode ser obtido como ilustrado na Figura [3.20]

e E
u |\ U
f O GU
de/dt CE I/
PD rules
[e dt IE
GIE

Figura 3.20: Controlador Fuzzy PD + I (JANTZEN, 2013).

Por meio da Figura[3.20] pode-se observar que a agdo integral é separada das agdes pro-
porcional e derivativa, gerando um controlador fuzzy PD+I. Caso a a¢do integral do controlador
PID fosse utilizada como uma entrada do controlador Fuzzy, o nimero de regras aumentaria
para 27, tornando o custo computacional por controlador mais elevado. Além disso, os limites
do universo de discurso da acdo integral seriam de dificil modelagem. Logo, é usual separar a
acdo integral das acdes proporcional e derivativa (JANTZEN] |1998)).

Como trata-se de um controlador digital, o termo integral € calculado como

/edt% Y ()T (3.34)
=1

O sinal de controle U, pode ser definido como:

f(GE - e(n),GCE - é(n))—i—GIEie(j)Ts
j=1

U(n) = . GU. (3.35)

A funcdo f, que define a saida do controlador Fuzzy, pode se tornar linear, desde de que
seguidas as condi¢des previamente discutidas. Considerando estas condi¢des, pode-se obter a
seguinte equagao,

n
GE - e(n)+GCE - é(n)+GIE Y e(j)T,
j=1

U(n) = . GU. (3.36)
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E 1E I
Un) = GE - GU - |e(n)+Z<E . s(m)+ ZIE
GE &

oF ()T . (3.37)

Assumindo GE como um ganho ndo nulo, pode-se observar que as relacdes entre os
ganhos GE,GIE,GCE e GU com os termos do controlador PID ficam como:

GE - GU =K, (3.38)
GCE
—— =T 3.39
GE d> (3.39)
GIE 1
ze 3.40
GE ~ T (3.40)

3.7.4. O Controlador Fuzzy PID Nao Linear

Os controladores Fuzzy lineares possuem desempenho equivalente aos controladores
PID convencionais. No entanto, os controladores Fuzzy possuem um maior nimero de graus
de liberdade, possibilitando introduzir ndo linearidades desejaveis ao controlador. A superficie
de controle é o tinico componente responsdvel por governar a ndo linearidade do controlador.
Deste modo, pode-se criar estratégias de controle assimétricas, limitar a compensacao de ruidos
no erro, além de gerar comportamentos ndo lineares que alteram os ganhos dinamicamente.

Como exemplo, considere um controlador do tipo Sugeno, com as seguintes regras,

1. Se erro € Neg entdo controle é NB
2. Se erro é Neg entdo controle é ZE (3.41)

3. Se erro € Pos entdo controle é PB

onde as conclusdes locais sdo singletons, PB = 100, NB = —100, ZE = 0.

O sinal de saida do controlador serd a média ponderada das conclusdes locais,

U= ,uPos(e) ’ PB+.uZero(€) ) ZE+I~LNeg(e) - NB
.uPos(e) + .uZero(e) + .uNeg(e)

(3.42)

Observe por meio da Figura b e d, que o denominador serd sempre igual a 1, pois
em todos os pontos a soma dos valores de pertinéncia € igual a 1, resultando em

U= Upys(€) - PB+ Uzero(€) - ZE + Uneg(e) - NB. (3.43)

considerando agora ZE = 0, obtemos,

57



Upos(e) - PB,Ye >0

3.44
.uNeg(e) : NB,V@ <0 ( )

Logo, pode-se concluir que o sinal de controle serd uma funcdo linear do erro, se e
somente s Upos(€) ,Uzero(€) € Uneg(e) forem fungdes lineares do erro, ou seja, fungdes trian-
gulares. Caso contrério, obteremos um controlador de superficie nao linear JANTZEN, 2013).

Manipulando as funcdes de pertinéncia de entrada, € possivel criar diversas superficies
ndo lineares distintas. Como exemplo, na Figura[3.21p, pode-se observar fungdes de pertinéncia
que geram uma curva nao linear do tipo banda morta. O sinal de controle obtido € ilustrado na

Figura[3.21Tj. Nas Figuras[3.21f e d, as curvas de um controlador linear sdo mostradas.

100 100

50 50

Controle (u)
o
Controle (u)
o

-50 -50

-100 -100
-100 -50 0 50 100 -100 -50 0 50 100

Neg Zero Pos Neg Zero Pos

Pertinéncia
Pertinéncia

-100 -50 0 50 100 -100 -50 0 50 100

Figura 3.21: Controladores Fuzzy: Nao Linear do tipo zona morta ((a) e (b)) Linear ((c) e (d)).
Utilizando as fung¢des de pertinéncia ndo lineares mostradas acima e aplicando-as na

base de regras [3.30| para um controlador Fuzzy do tipo PD+I da Figura[3.20] obtemos a seguinte
superficie de controle:
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Premissas (E,CE)
T T

[\ Neg ZE Pos ||

-200
100

0 L
-100 -50 0 50 100

Figura 3.22: (a)Superficie de controle ndo linear do tipo Zona Morta (b) Fun¢des de pertinéncia.
Adaptado de|Jantzen| (2013)).

Neste exemplo, foi possivel obter um controlador Fuzzy do tipo PD+I do tipo banda
morta. Outras ndo linearidades bidimensionais também podem ser obtidas (e.g. quantizagdo,
saturacdo) (JANTZEN| [1998). Comparando as Figuras[3.22]e[3.19] observe que as superficies
possuem nas extremidades os mesmos valores que a superficie linear. Isto significa que o ganho

estdtico € 0 mesmo para estes pontos, sendo que o ganho dinamico ao longo da superficie muda.
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4. Modelagem Computacional do Processo e Projeto dos

Controladores

Este Capitulo apresenta: 1. o modelo do processo de desaguamento e sua simulacio

dinamica; 2. as estratégias de controle propostas para solucionar o problema.

4.1. Modelagem e Simulacao Dinadmica do Processo de Desa-

guamento

Com o intuito de validar e testar a estratégia de controle proposta, um modelo completo
do processo de desaguamento foi desenvolvido em um ambiente de simulagdo dindmica para
validar e testar a estratégia de controle proposta. Toda a etapa de modelagem e configuracdo
do ambiente de simulacdo do processo foi desenvolvida no simulador IDEAS, distribuido pela
Andritz Automation Solutions.

O IDEAS (Integrated Design Engineering with Advanced Simulation) € um ambiente
grafico, que permite ao usudrio construir modelos estdticos ou dindmicos por meio da mani-
pulacdo de objetos parametrizdveis. Cada objeto corresponde a um equipamento, como por
exemplo: bombas, valvulas, tubulacdes, tanques, espessadores, moinhos, ciclones, controlado-
res, trasmissores etc. Por meio da conexdo entre os diversos objetos, pode-se construir mo-
delos de um processo por completo. As caracteristicas individuais de cada equipamento, tais
como: dimensdo de tubulacdes, curvas de desempenho de bombas, além de caracteristicas da
alimentag¢do, como composic¢ao, distribuicao granulométrica, devem ser especificados durante
a parametrizacdo dos objetos.

Todas as operacdes unitdrias sdo modeladas no IDEAS por meio dos principios de con-
servacdo de massa e energia e do balanco populacional. Além destes principios aplicados a
todos objetos, os modelos de operacdes unitdrias de processamento mineral usam equacdes
semi-empiricas e correlacdes especificas a algumas operacdes (e.g. modelos de hidrociclo-
nes, peneiras). Todas as operacdes unitdrias sdo baseadas em modelos publicados na litera-
tura (FLINTOFF et al., 1987; KING, 2012; MORRELL! [2004; NAPIER-MUNN et al., [1996;
PLITT et al., 1980; WILLS e FINCH, 2015)).

Dentre os diversos equipamentos do circuito de desaguamento que foram modelados,
sdao apresentados, como exemplo, dois equipamentos nas Figuras e[4.2] Na Figura é
ilustrado o processo de modelagem da bomba de underflow. Este processo consiste na inclusao
de curvas de desempenho da bomba, maxima vazdo, NPSH, além de pardmetros dimensionais
de tubulacdes e dados do motor de acionamento. Na Figura a modelagem do espessador
¢ ilustrada. Para modelar o espessador, € necessdrio incluir fun¢des empiricas que determinam
a velocidade de sedimentacdo da polpa em funcdo da dosagem de floculantes e densidade de

polpa. Todos os parametros dimensionais do espessador sdo também necessarios.
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Figura 4.1: Modelagem do Processo - Bomba Centrifuga de Polpa.

61



x| [998] Thickener/Clarifier <Separation-G 600_ATUALIZADA> SICIES
DENS\DADE-FE[DI | Displays | Inpus| SeftiingData | Compostions | Rake Terque |
s R
- Cancsl | Defauts 7
> I DoTemperature Calculations Do Mass Balanceevery: 40 steps
SOLIDOS-FEED 2 _FLOY VAZAG.OT L
) ——— I Include Component Capturs in Flccs Required Flocculant gf] 25,00 _(
VAZAQ-FEED LiquidPhase Index 1] Compaction Zore Type
FinesinFrst[1  ‘bins’ # CZFixsdVoltme 1000 %Vessel Vol
" CZbound: lids 3000  [Tomass]
NOM_FLOCC_FLOW - I oundary @ solids [emassy)
] - [ m3h
< Floce Setting Velosity, mr/min
[i95700] mar —
997 02 kgim3 V_focs =f( [C_floc L lcfnes |, C_solids ) Cormpile ‘
132188 | kgm3 [V_flocs = (25°C_rock3-
boc % iV_focs = min2(0 05, 5e-7/(C_foc)3) L
]
[VAZAD-SEPAH L
i [143F7-005 ‘51585  m3m
rc Capture in Flocs F
(7 [F0UD0s UEER 2083.2¢]  ko/m3 Comporars |+ [ oo
143-5IC.005 j
[BP-ON-OFF |4Ef [ s
14_12AH =
- [/

Figura 4.2: Modelagem do Processo - Espessador de Concentrado.

Ap6s a modelagem de todos os equipamentos do circuito, o modelo completo do circuito

foi obtido. Este modelo ¢ ilustrado na Figura4.3]
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Figura 4.3: Modelo do Processo de Desaguamento.

4.2. Estratégias de controle

Na Figura [4.4] ¢ apresentado um diagrama simplificado do processo de desaguamento.
Nesta simplificacdo as linhas de tanques pulmao em paralelo foram omitidas, deixando apenas
uma linha, suficiente para esta explicacao.

Por meio do circuito simplificado, pode-se observar que existem trés varidveis de pro-
cesso que devem ser controladas: a densidade de underflow do espessador, py, o nivel de cada
tanque pulmao, Hrpy, € o nivel do tanque de armazenamento, Hr4. Como candidatas a varid-
veis manipuladas existem: a vazao underflow do espessador, gy, controlada pela bomba BP-
001, a abertura de cada vélvula de controle, CV-00N, e a velocidade da bomba de exportagao,
BP-00K. A seguir, cada uma destas varidveis candidatas sera analisada.

Vazdo de underflow: Pode-se observar por meio da Figura que esta varidvel estd
acoplada a dindmica de densidade de underflow, py, e também ao nivel dos trés tanques pulmao,
aqui representados pelo seu nivel médio, Hrp.

Vilvulas de controle: Cada uma das valvulas de controle possuem acoplamento com o
nivel do tanque pulmao no qual elas estdo conectadas,Hrpy, além de também estarem acopladas
ao nivel do tanque de armazenamento, Hr4.

Bombas de exportacdo: As bombas de exportacdo, BP-00K, ndo sdo capazes de entregar
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uma boa controlabilidade. Explica-se: caso o nivel do tanque de alimentacdo, Hra, suba e
seja necessdrio aumentar a vazdo de exportacdo, grpg, mais polpa seria bombeada ao filtro.
O filtro, por sua vez, possui capacidade limitada de desaguamento, o que significa que uma
sobrealimentacdo de polpa resultaria em um transbordo do filtro; todo material transbordado
retornaria por meio de linhas de transbordo, gr, ilustradas na Figura[d.4] Logo, a velocidade das
bombas de exporta¢do nao serd considerada como uma varidvel manipulada, sendo vista como
uma perturbagio ao sistema. Por motivo semelhante, as bombas de exportacdo de filtros prensa,
BP-00N, também ndo podem ser manipuladas e serdo vistas pelo sistema como perturbagdes.

Ao fim desta breve andlise, pode-se concluir que o grau de liberdade do sistema € redu-
zido: existem 2 varidveis manipuladas para se controlar 3 varidveis de processo. Deste modo,
uma correta atribuicdo de MV’s e PV’s torna-se essencial para uma operagao adequada do pro-
cesso. As correlagdes entre varidveis manipuladas e varidveis de processo sdo especialmente
importantes em processos onde o grau de liberdade € reduzido.

Com o grau de liberdade reduzido, o uso de estratégias de controle por restricao tornam-
se parte das duas solugdes propostas. A primeira, ARC 1, é composta por controladores PI
organizados em um conjunto de estratégias override e cascata. A segunda, ARC2, possui os
mesmos controladores que ARC1, sendo que apenas o controlador de nivel médio dos tanques
pulmao foi substituido por um controlador Fuzzy PD+I ndo linear. Em todos os casos, foi
assumido que vélvulas de controle s3o instaladas nas saidas dos tanques pulmao. O diagrama
da Figura[d.5] ilustra a organizagao dos controladores, na etapa de transporte e armazenamento,

para as duas estratégias.

v
Hren .
qa- PA TP Hrp
——
e 90 qF;N_'Q Hra %
spessador |— BP-00N (AT
o @ &
qu. Pu
1]
AL qar
sp TA I |
Htp ?1 CV-00N qTPN
Hrp
Q—» FDk
4FDK
BP-00K I_qE
BP-001 qrRwW
—

Figura 4.4: Diagrama simplificado do circuito de desaguamento.
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Figura 4.5: Estratégia de Controle Proposta - Armazenamento e Transporte de Polpa.

4.2.1. Estratégia de Controle Regulatério Avancado 1 - ARC1

O nivel do tanque de armazenamento € normalmente controlado por meio da mani-
pulacdo da abertura das trés valvulas de controle, CV-001/2/3, ilustradas na Figura @ Em
condicdes anormais de operacdo, como o desligamento de uma das oito bombas de exporta-
¢do, BP — 00K, ocorrerd um desbalanceamento entre as vazdes grpk € gqr4 . Naturalmente,
as valvulas de controle de nivel irdo restringir a vazdo gr4, mantendo Hry em seu setpoint.
Deste modo, com as valvulas restringidas, o desbalanceamento entre vazdes passard a existir
entre gra € qu , fazendo os niveis Hrpi 7 3 subirem. Neste caso, controladores de restri¢do, de
nivel mdximo e minimo, podem ser utilizados, de modo a prevenir que os limites operacionais
sejam ultrapassados em cada um dos tanques pulmao. Para cada valvula CV-001/2/3, existirao
trés controladores, cujas saidas serdo conectadas por meio de seletores, f> 34, mostrados na
Figura[4.5]

0] Algoritmo|2| descreve o funcionamento dos seletores f; 3 4. Como exemplo, considere
o controle da vdlvula CV-001: Em condic¢des normais, o sinal que comandara a valvula serd us,
saida do controlador LIC03, que controla o nivel Hr4. Caso o nivel do tanque pulmao 1, Hrp1,
atingir um limiar de nivel maximo ou minimo, a vdlvula CV-001 deixara de controlar Hr4 €
passard a ser manipulada por ug ou u7, visando controlar o nivel Hyp; em seu valor maximo ou

minimo. O mesmo raciocinio se estende aos controladores das valvulas CV-002 e CV-003.
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Vale ressaltar que esta configuracdo traz modularidade ao sistema, pois apenas as val-
vulas conectadas a tanques pulmdo em situag@o de restricdo deixam de controlar o tanque de

alimentagdo.

Algoritmo 2: Seletor override - Vélvulas de Controle CV001/2/3

ifu7/10/13 > ”5/8/11 then
Useletor = U7/10/135

else if ug/9/12 < us;g/11 then

Useletor = U6/9/125 /* else if */
else

Useletor = U5/8/115 /* else x/
end

Para cada valvula, foram utilizados trés controladores PI, como mostrado na Figura

e LICs 03, 04 e 05: Controladores responsaveis por regular o nivel do tanque de alimenta-

¢ao (MVs = us, ug, uyy, PV = y7);

e LICs 06, 07 e 08: Controladores de restricdo de nivel minimo de cada tanque pul-

mao (MVS = U, U9, U12, PVs = Y4, Y5, )’6);

e LICs 09, 10 e 11: Controladores de restricdo de nivel maximo de cada tanque pul-

mao (MVs =u7, u19, u13, PVs =y4, ys, y6);
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Figura 4.6: Estratégia de Controle Proposta - Espessamento.

Como discutido, os controladores que manipulam as valvulas CV-001/2/3 e visam con-
trolar os niveis Hrpy . 3, entrardo em operacdo apenas quando os limites operacionais dos
tanques pulmao sao atingidos. Deste modo, para que os niveis dos tanques pulmao sejam con-
trolados em torno de um setpoint, deve-se recorrer ao uso de outra varidvel manipulada. Neste
caso, a vazdo de underflow torna-se a Unica candidata disponivel. Este estratégia € ilustrada na
Figura[4.6 onde o controlador LIC02 é responsavel por controlar o nivel médio do conjunto de
tanques pulmao, Hrp.

Ao mesmo tempo, controladores de restricao de densidade maxima, DIC02, e minima,
DICO1, devem ser utilizados, de modo que a bomba passe a controlar uma destas restricdes em
casos especiais. Observe que os trés controladores estdo em cascata com o controlador de vazao
FIC02, por motivos j4 discutidos na Segéo 3.1.

O seletor devera verificar a cada instante se uma das restri¢des foi ultrapassada, como

descrito pelo algoritmo 3:
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Algoritmo 3: Seletor override - Bomba BP-001

if uy > up then

Useletor = U4,

else if u3 < up then

Useletor = U3, /*x else if */
else

Useletor = U2, /* else *x/

end

Onde uy e usz sdo os sinais dos controladores de restricao de densidade maxima, DICO2,
e minima, DICO1, respectivamente. Estes controladores possuem acdo direta, sendo que o
uy tendera a saturar em seu valor minimo e u3 tendera a saturar em seu valor maximo. O
sinal do controlador de nivel médio dos tanque pulm@o u;, possui acio reversa e serd o sinal
predominante enquanto todas as restri¢des forem atendidas.

Em condic¢des normais de operacdo, o valor da densidade de underflow estara dentro
dos limites operacionais, portanto, o sinal u4 estard saturado em um valor minimo e u3 estara
saturado em um valor maximo. Ao mesmo tempo, o sinal u; estard dentro destes limites, efeti-
vamente atuando sobre a vazdo da bomba centrifuga. Caso, por exemplo, o limite de densidade
maxima seja atingido, o sinal de controle u4 comecard a aumentar e quando se tornar maior que
o sinal u;, ele passard a ser o sinal efetivamente aplicado na malha de vazido da bomba centri-
fuga. Os trés controladores serdo gerenciados pelo algoritmo de override e estardo em cascata

com um controlador de vazdo, da seguinte maneira:

e LIC 02: Controlador responsdvel por regular o nivel médio dos tanques pulmao (MV =
uz, PV =y3);

e DIC 01: Controlador de restricao de densidade minima (MV = u3, PV = y»);
e DIC 02: Controlador de restricao de densidade méxima (MV = uy, PV =y);
e FIC 02: Controlador de vazao de underflow (escravo) (MV = uy, PV =y).

Os tanques pulmao, apesar de desacoplados entre si, sdo mantidos em um nivel muito
préximo uns dos outros, pois a malha LIC 02 € responsavel pelo controle de nivel médio destes

tanques.

Modelagem e Sintonia dos Controladores

Para a identificagdo dos modelos, testes em degrau em torno dos pontos de operagdo
de cada processo foram realizados. Em seguida os dados obtidos foram processados por um
algoritmo de identificacdo de sistemas pelo método de minimos quadrados ndo recursivo (LS),

proposto por (Isermann e Miinchhof (2010) e implementado neste trabalho.
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A Tabela[4.T] a seguir resume todos os modelos encontrados.

Tabela 4.1: Modelos Estimados pelo Método de Minimos Quadrados Nao Recursivo.

PV
MV

i 2 3 Y4 Vs Y6 1

u 1,]361"E+11 e 8 a a a a a a

42,34 1 mrgare 0 MR 6 a a a a
Us6,7 - a ﬁ;&le*l 1,505 _ _ %e*"*”‘
189,10 - a - %64 1,505 _ %6—650&
Uin,12,13 - a - _ 906{:;s(irl e~ 11,505 %e—&Sm

Legenda:

y1 - Vazdo de Underflow y; - Densidade de Underflow y3 - Nivel Médio TP’s (y3 = W) yq - Nivel TP,

ys - Nivel TP, yg - Nivel TP3 y; - Nivel TA

uy - FICO2 uy - LIC02 u3 - DICO1 w4 - DICO2 us - LICO3 ug - LICO6 u7 - LIC09

ug - LICO4 ug - LICO7 ujp - LIC10 uy; - LICO5S up - LICO8 u;3 - LICI1

a - Existe um acoplamento entre o par (u;,y;), mas o modelo ndo foi estimado por ndo ter sido projetada uma malha de controle para o par.

Os controladores para os processos modelados como dinamicas de primeira ordem fo-
ram sintonizados pelo método IMC, proposto por |Rivera et al. (1986) e aprimorado por Rivera

(1999). Os ganhos sdo calculados da seguinte maneira para um controlador PI:

21+6
K,=—— 4.1
PUK -2 “-

0
=1+ (4.2)

onde A seja compativel com a restri¢do dindmica do sistema, ou seja, A > 1,76.

Estes pardmetros se aplicam a sistemas de primeira ordem com atraso, onde 7 € a cons-
tante de tempo, K é o ganho estdtico e 6 é o atraso. O parametro de ajuste é chamado de 4 e
indica o desempenho desejado para a constante de tempo do sistema em malha fechada.

J4 os processos modelados como dindmicas integradoras com atraso foram sintonizados
pelo método SIMC, proposto por |Skogestad (2003)).

1
) 7
T, =4(1.+0). (4.4)

onde K’ é o ganho estatico do sistema integrador e 7. equivale a A.

Na tabela[d.2] os ganhos de todos os controladores sdo apresentados.

69



Tabela 4.2: Ganhos dos Controladores - ARCI.

Parametros
Controlador
K, T; A T,
FICO02 0,07 2,25 1,88 -
DICO01,02 -65,83 1382,30 30,00 -
LIC02 1372,60 86,00 - 15,00
LICOe6...11 -29,55 9014,00 50,00 -
LIC03,04,05 24,24 66,00 - 10

Controladores PID digitais na forma de equagdes a diferencas sao amplamente utiliza-
dos na industria. Segundo [Seborg et al.| (2010), para pequenos tempos de amostragem, At (em
relacdo a constante de tempo dominante do sistema, 7), as aproximacoes de integrais e derivadas
por diferencas finitas apresentam aproximagdes razoavelmente precisas em relacdo a um con-
trolador PID continuo. Logo, ganhos obtidos para um controlador continuo podem usualmente
ser utilizados em versdes digitais de controladores PID. Como discutido por |[sermann/ (1989),
os controladores PID continuos e discretos terdo essecialmente o mesmo comportamento desde
que At /Ty <0,1.|Astrom e Witenmark|(1997) discutiram o efeito do tempo de amostragem para
o projeto de uma ampla gama de controladores digitais. O tempo de amostragem utilizado nos
controladores propostos foi Ar = 0,1s, logo, pode-se observar por meio da tabela[d.2] que todos

os ganhos obtidos podem ser diretamente utilizados nos controladores digitais.

4.2.2. Estratégia de Controle Regulatorio Avancado 2 - ARC2

O controlador LICO02, projetado na estratégia ARCI1, busca manter o nivel médio dos
tanques pulmao em seu setpoint. O controlador foi projetado e sintonizado de modo que des-
vios no erro de nivel sejam rapidamente corrigidos, resultando em agdes rdpidas e agressivas
na vazao de underflow. Esta abordagem traz um problema: manipulacdes agressivas na vazao
podem causar grandes flutuacdes no nivel da camada mais espessa, H;. Como discutido nas se-
coes 1.3 e 2.1, variagOes frequentes na bomba de underflow podem causar verténcia de s6lidos
em vazoes muito baixas ou operagdo em curto-circuito em vazdes muito altas. Buscando com-
pensar estas desvantagens, uma outra maneira de controlar o nivel médio dos tanques pulmao,
consiste em projetar o controlador LICO2 com base no conceito de averaging level control, ja
discutido no Capitulo 3. A vantagem de se utilizar tal estratégia € que as manipula¢des na va-
730 ocorrerdo de forma mais suave, reduzindo a variabilidade do nivel na camada mais espessa.
Além disso, a densidade de underflow nao sofrerd grandes variagdes, se mantendo proxima ao
seu valor limiar mdximo para o processo.

Conforme discutido por Betancourt et al.| (2013), uma condi¢do para a operacao de es-
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pessadores € que se produza uma polpa espessada com densidade inferior a um limiar maximo,
que consiste em uma limitacdo fisica do processo, onde a bomba de polpa torna-se incapaz
de bombear a polpa para os processos subsequentes. No entanto, € importante que a polpa
espessada possua uma densidade proxima a este limiar maximo, de modo a reduzir o esfor¢co
das operagdes subsequentes, tais como filtragem e secagem, que devem retirar a 4gua residual
do minério. Neste trabalho, foi necessario manter o ponto de operacdo da densidade intenci-
onalmente a uma distincia considerdvel do limiar mdximo. Esta distancia deu flexibilidade e
permitiu operar sob condi¢des adversas de processo.

Diversas estratégias de averaging level control foram apresentadas no Capitulo 3. Neste
trabalho, o projeto de um controlador fuzzy PD + I ndo linear foi adotado como solu¢do. A
vantagem de se utilizar um controlador ndo linear consiste na possibilidade de alterar sua agres-
sividade de acordo com a regido de operacdo. Em regides de pequeno erro, as acdes podem ser
muito suaves e, a medida que o erro aumenta, as agdes tornam-se mais agressivas. A estratégia
fuzzy, além de ser amigdvel, € flexivel a diversas mudancgas na forma da superficie de controle.
Limitagdes referentes a dificuldade de se modelar este controlador sdo vencidas pelo fato de sua
modelagem ser baseada no controlador PD + 1.

Na segunda estratégia de controle proposta, chamada de ARC2, o controlador LIC 02 foi
substituido por um controlador Fuzzy PD + I ndo linear. Os demais controladores se mantiveram
com a mesma sintonia mostrada na Tabela[4.2] A base de regras foi utilizada. A estrutura
do controlador € ilustrada na Figura

LICO02 (Fuzzy PD + 1)

Htp

> }—»
b de/dt »@—y q : u,
u !  — —
Controlador _ﬂb/- 1

Fuzzy

Seletor de modo
Manual / Automatico

W tracking

Figura 4.7: Controlador Fuzzy PD + I com tracking da saida - ARC2.

Os ganhos do controlador foram calculados segundo o método proposto por Friedman
(1994), conforme as equagdes[3.19/e[3.20] A maxima perturbagio considerada equivale a parada

de dois filtros a disco, o que consiste em uma perturbacdo de 378,75 m?>/h. O setpoint para o
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nivel médio dos tanques pulmao foi de 25% com um méximo desvio e, = 65%, podendo
entdo atingir 0 maximo nivel de 90%. Os ganhos obtidos foram K, = 5,83 e T; = 18534 s.

Para que os universos de discurso fossem facilmente ajustados, os ganhos de entrada e
saida foram calculados pelo método proposto por Fileti et al. (2007) e adaptado por Zhao et al.
(2014):

4
GE = , 4.5)
Cmax
GCE =0, (4.6)
GU*
GU = g 4.7

deste modo, o universo de discurso da varidvel de entrada serd normalizado em fun¢do do
mMAaximo erro (e,,4x)-

Em seguida, as equagdes e foram utilizadas para o célculo de GU e GIE.

Como a maior parte das perturbacdes do circuito exigem que se restrinja a vazao enviada
ao tanque de armazenamento, o setpoint de 25% foi escolhido de modo que o tanque possua
um maior volume disponivel para acumular polpa durante perturbacdes. No entanto, pode-
se perceber que caso o controlador apresente um comportamento de banda morta em toda a
sua faixa de atuacdo, a sintonia para um desvio maximo de 65% tornaria o tanque suscetivel
a esvaziamentos. Com o intuito de evitar tais esvaziamentos, o controlador foi projetado para
apresentar um comportamento de banda morta apenas para erros negativos, onde o nivel € maior
que o setpoint e pode encher até 90%. Para erros positivos, o controlador deve apresentar um
comportamento linear e mais agressivo, evitando esvaziamentos. Para atingir tais objetivos, as
fungdes de pertinéncia foram modeladas como ilustrado na Figura 4.8al e foram utilizadas 5

singletons de conclusdo, como mostrado na Figura §.8b|

T
1 |- -
. 7ZE
POS
NEG
S 7
< T al =l @ b @
S 051 I I S & &
=
0
0 ;) 0 2 y —8 —4 0 20 40
e,é singleton(s;)
(a) (b)

Figura 4.8: Fungdes de Pertinéncia - Controlador Proposto.
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Devido as caracteristicas dinamicas do processo, optou-se por utilizar um controlador
P+I ndo linear, definindo um ganho derivativo igual a zero. Assim, o universo de saidas do con-
trolador Fuzzy deixa de ser uma superficie e torna-se uma curva unidimensional (Figura 4.9).
Pode-se observar que neste caso, a saida do controlador fuzzy funcionard como uma estrutura
que gera um valor de saida e*. Analisando a Figura pode-se perceber que para erros ne-
gativos, o sinal de saida apresenta um comportamento de banda morta. Para erros positivos, o
controlador apresenta comportamento linear e pode-se observar que o ganho estatico, apresenta
uma magnitude 5 vezes maior do que para erros negativos. Isto ocorre pois as singletons de
conclusdo PM e PB foram projetadas com amplitude 5 vezes maior que NM e NB, de modo que

o controldador seja mais agressivo nesta regiao.

20

(GE e(n))

f

Figura 4.9: Controlador Fuzzy - Universo de Saidas.
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5. Resultados e Discussoes

Neste capitulo sao apresentados os resultados obtidos por meio de simulag¢des dindmicas
em 4 cendrios diferentes. As duas estratégias de controle propostas, ARC1 e ARC2, foram
implementadas no software Simulink da desenvolvedora MathWorks. Em seguida, um servidor
OPC foi utilizado para realizar a comunica¢do entre as varidveis do sistema de controle e da

plataforma de simulag¢do dinamica.

5.1. Cenariol

Por meio da andlise estatistica feita na se¢do [I.3] e pela Figura[5.1] é possivel concluir
que ocorréncia de falhas em até 2 filtros de forma simultanea corresponde a 92% dos casos.
Dada a sua representatividade, este cendrio foi escolhido para validar as estratégias propostas.

No instante de tempo ¢ = Ok, a queda de duas bombas de alimentagdo de filtros a disco
foram simuladas e mantidas indefinidamente. Objetivo é observar por quanto tempo a planta

poderia ser operada sem que uma parada geral fosse necessdria, devido ao nivel alto nos tanques.

Ocorréncias de Falhas em Filtros Duragéao de Falhas em 2 Filtros

0.9%

71.2% 9.9%

1.1% 92%
6%

2.6%

@ Até2Fitros Q) 3Filros () 4FiltrosouMais @ D<2h @ 2h<D<=3h @ 3h<D<4h () 4h<D<=5h (O D>5h
Figura 5.1: Detalhamento de Falhas em 2 Filtros.

Na Figura[5.2] sdo apresentados os comportamentos das principais varidveis de processo
quando controladas pela estratégias ARC1 e ARC2. As variaveis manipuladas sdo ilustradas por
meio da Figura[5.3] Como as saidas dos controladores estavam sujeitas a um seletor override, a
varidvel u, foi utilizada para destacar o sinal efetivamente selecionado e aplicado nos atuadores.
As malhas das vilvulas para os tanques TP2 (ug 9 10) € TP3 (u11,12,13) foram omitidas em todos
os casos por motivos de simplicidade, ja que apresentam comportamento similar as malhas do
tanque TP1.

No instante t = 0h, onde ocorre a falha, os controladores LIC 03, 04 e 05 rapidamente

restringem a abertura das vélvulas, tanto para ARC1 quanto para ARC2, Figura[5.3c| de modo
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a manter o nivel do tanque de alimentacao em seu setpoint. Como estas valvulas também estdao
acopladas aos tanques pulmao, no momento em que elas sdo restringidas, o nivel dos tanques
pulmao tende a subir, Figura[5.2d

No caso da ARC1, o controlador LIC 02 foi sintonizado de forma a manter a média de
nivel dos tanques pulmdo em seu setpoint, logo, rapidamente a vazio de underflow do espessa-
dor € reduzida , Figura Com a reducdo da vazao gy, a densidade de underflow comecga
a subir em diregdo ao limite superior de restricdo , Figura[5.2a] Quando este limite ¢ atingido
no instante ¢ = 0,44, a malha de restricdo de densidade maxima, DIC 02, passa a assumir o
controle da vazdo de underflow, Figura fazendo com que o nivel dos tanques pulmao co-
mece a subir. Quando o nivel dos tanques pulmao atinge uma restri¢ao, no instante t = 4.,7h, as
malhas de restri¢cdo de nivel maximo, LIC 09, 10 e 11, assumem o controle sobre as vélvulas,
Figura Neste momento, pode-se observar que o sistema encontra-se em um cendrio em
que as restri¢des de densidade e nivel foram atingidas e ndo hd nenhuma varidvel manipulada
para controlar o nivel do tanque de alimentacdo, fazendo com que o seu nivel suba até ocorrer
o transbordo no instante r = 5,1A, Figura[5.2c|

Na estratégia ARC2, o controlador LIC 02 apresenta um comportamento nao linear de
banda morta, de modo que a atuacdo na vazdo de underflow ocorre de forma mais suave, Fi-
gura[5.2b] resultando assim, em uma subida no nivel dos tanques pulmao, Figura[5.2dl Como
consequéncia, a densidade de underflow também sobe de forma mais suave, atingindo sua res-
tricdo superior no instante ¢t = 1,84 , Figura Neste instante, a malha DIC 02 assume o
controle da vazdo de underflow, Figura[5.3b] e faz com que o nivel dos tanques pulmao conti-
nue a subir. Da maneira analoga a estratégia ARC1, quando o nivel dos tanques pulmao atinge o
seu limiar no instante ¢t = 3,2h, as malhas LIC 09,10 e 11 assumem o controle sobre as valvulas,
Figura[5.3d| No instante r = 3,6h, o tanque de alimentagdo transborda, Figura[5.2¢]
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Densidade de Underflow (y2) Vazio de Underflow (y;)
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Figura 5.2: Varidveis de Processo - Cenario 1.
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Figura 5.3: Varidveis Manipuladas - Cenario 1.

Por meio da Figura [5.1] observa-se que em casos onde falhas ocorreram em dois fil-
tros de forma simultanea, 87,1% das paradas possui duracdo inferior a trés horas e 95,5% das
paradas duraram menos que 5 horas. Deste modo, ambos os controladores seriam capazes de
garantir a continuidade de operacao na maioria das ocorréncias de falha. A diferenca de 1,5 h
de producdo total entre as duas estratégias se da pelo fato de que, na estratégia ARC2, a vazdo
de underflow € manipulada de forma mais suave pelo controlador LIC 02. Esta manipulacdo
mais suave permite manter a densidade de underflow mais préxima de seu setpoint durante um
maior intervalo de tempo, sob a penalidade de variar menos a vazdo gy, levando o sistema a

atingir a restricao de nivel alto mais rapidamente.

5.2. Cenario 2

Com o intuito de analisar o comportamento das varidveis do processo para casos onde
o sistema retorna ap6s uma falha, o cendrio 2 foi testado. Neste cendrio, no instante ¢ = 0,14,

dois filtros falham simultaneamente, assim como no cenério 1. No entanto, a duragdo da falha
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¢ agora de apenas 1 h para os dois filtros.

Na Figura[5.4] sdo apresentados os comportamentos das principais varidveis de processo
quando controladas pela estratégias ARC1 e ARC2. As varidveis manipuladas sdo ilustradas por
meio da Figura[5.5] A varidvel u, foi novamente utilizada para destacar o sinal efetivamente
selecionado e aplicado nos atuadores e as malhas das vélvulas para os tanques TP2 (ug 9 10) €

TP3 (u11,12,13) foram novamente omitidas pelos mesmos motivos ja discutidos.

Densidade de Underflow (y2) Vazéo de Underflow (y1)
2.300 T T T
s pmaz 1.600 - ; |
'
2.250 K
1.500 b :\ L =
% 2.200 _
< = 1400 ' .
2 T A
L 2150 = Lo i
g g 1300 : i
e S %
g =
a 2100 1200 .
2050 ¢ ~-< ARC1 | | 1100 ~-< ARC1 ||
— ARC2 ' — ARC2
| | | | | | | | 1 | | |
2'0000 1 2 3 4 5 6 7 1'0000 1 2 3 4 5 6 7
Tempo [h] Tempo [h]
(a) (b)
Nivel - Tanque de Alimentagao (y7) Nivel Médio - Tanques Pulmao (ys3)
50 T T T T T T 100 7] T T T T T
--=ARCL| e e REEEE --- ARC1 |-
— ARC2 90 - — ARC2 ||
48t |
80 | 1
< 46 1 = |
X X
Zoat . |
SPra
a2t I 1
SPrp
40 | | | | | | 20 . ! : \\ﬂ—’f—'——/
0 1 2 3 4 5 6 7 0 ! 3 4 56T
Tempo [h] Tempo [b]
(c) (d)

Figura 5.4: Varidveis de Processo - Cendrio 2.

Neste cendrio, os tanques ndo sofrem transbordo e todas as varidveis de processo re-
tornam aos valores de equilibrio. Observe que a densidade e vazao retornam aos seus valores
iniciais, pois quando as duas bombas voltam da situacio de falha, a capacidade do circuito se
restaura, permitindo que a vazao do espessador retorne ao seu valor nominal, e por consequén-
cia, a densidade retorna ao seu valor inicial. Como o controlador LIC 02 da estratégia ARC1
atua de forma mais agressiva, a densidade de underflow cresce de forma mais abrupta, atingindo
o valor de restri¢ao no instante ¢t = 0,5k, Figura Neste instante, a malha DIC 02 assume
o controle sob gy, Figura[5.53, e o nivel dos tanques pulmao comeca a subir, Figura[5.4dl No
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instante ¢ = 1,1h, as bombas que alimentam os filtros voltam a operar. As malhas LIC 03, 04 e
05 passam a atuar nas vdlvulas em uma abertura maior, Figura[5.5c| permitindo que o nivel dos
tanques pulmao volte a cair, se aproximando do setpoint. No instante ¢ = 1,4h, o sinal do con-
trole do controlador LIC 02 volta a ficar maior que o sinal do controlador DIC 02, Figura[5.54]
voltando a controlar o nivel médio dos tanques pulmao.

Para a estratégia ARC2, a densidade de underflow varia de forma mais suave, ndo tendo
atingido restricdes em nenhum instante. Isto se deve ao fato de o controlador LIC 02 atuar
de forma mais suave na vazio de underflow, permitindo um grande desvio no nivel médio dos

tanques pulmao, que retorna ao setpoint com o passar do tempo.
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Figura 5.5: Varidveis Manipuladas - Cenario 2.
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5.3. Cenario 3

Os cendrios 3 e 4 foram destinados a testar outras perturbacdes que podem afetar o
sistema. Neste cendrio, um conjunto de perturba¢cdes na vazao de alimentacao dos filtros prensa
(grp) sdo simulados. Estas variacdes sdo ilustradas na Figura [5.6] Variagdes na vazdo grp

repercutem diretamente sobre o nivel dos tanques pulmao.

Perturbagao - Vazao de Alimentagao - Filtros Prensa
300 T T T T T T

200 |- 3

Vazio [m®/h]

150 - a

100 | | | |
0 1 2 3 4 5 6 7

Tempo [hl

Figura 5.6: Perturbacdes - Vazao Filtros Prensa.

Na Figura[5.7] sdo apresentados os comportamentos das principais varidveis de processo
quando controladas pela estratégias ARC1 e ARC2. As varidveis manipuladas sao ilustradas por
meio da Figura@ Observe mais uma vez o uso de u, € a omissdo dos sinais ug 9 10 € U11,12,13-

Pode-se observar por meio da Figura que o nivel dos tanques pulmao ndo sofreu
variagdes no caso da ARC1 para nenhuma das perturbacdes na vazao grp.

No caso da ARC2, variacdes significativas ocorreram no nivel do tanque pulmao. No
instante t = 0,1h, a vazdo que alimenta os filtros prensa aumenta em 30% e permanece neste
valor por uma hora, até se estabilizar no instante ¢ = 1,14. No instante t = 2,1h, grp sofre uma
queda de mesma amplitude, permanecendo neste valor durante uma hora e estabilizando no ins-
tante r = 3,1h. Na ARC2, observa-se que para a primeira perturbacdo, que causa uma queda no
nivel dos tanques pulmao, a acdo do controlador LIC 02 € mais agressiva, permitindo um desvio
maximo de 5,56% no nivel. Ja para o caso onde a perturbacio causou um aumento no nivel dos
tanques pulmao, o controlador LIC 02 apresentou uma resposta muito mais suave, permitindo
um desvio consideravelmente maior no nivel, igual a 21,6%. Isto ocorre pois o controlador LIC
02 foi projetado com uma dinamica nao linear, que torna possivel manter o tanque pulmao em
um setpoint de nivel diferente de 50%, garantindo que ele atue com um maximo desvio de nivel
superior diferente do maximo desvio para o nivel inferior. Neste caso, o setpoint de 25% foi es-
colhido para dar mais margem ao tanque encher sob situagdes de perturbacdes na planta, como

a falha em filtros a disco. No caso da estratégia ARC1 o controlador € linear e mais agressivo.
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Esta afirmacdo fica mais clara ao se comparar as curvas na Figura[5.8] Observa-se que para a
ARC1, Figura[5.84] a ag¢do do controlador possui mesma amplitude nos instantes t= 0,1 h, t=

1,1 h,t=2,1het=3,1 h. Jd paraa ARC2, Figura[5.8b] a amplitude para erros negativos ¢ muito

menor.
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Figura 5.7: Variaveis de Processo - Cenario 3.
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Figura 5.8: Varidveis Manipuladas - Cenadrio 3.

5.4. Cenario 4

Outra fonte de perturbacdes para o sistema consiste em variagdes na vazao e densidade
de alimentagdo do espessador. Um conjunto de perturbagdes nestas duas varidveis foram testa-

dos no cendrio 4. As perturbagdes sdo ilustradas por meio da Figura[5.9]
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Figura 5.9: Perturbagdes - Alimentacao Espessador.

No instante t = 0h, uma aumento de 10% na vazao de alimentacdo do espessador (ga)
foi introduzido no sistema. No instante ¢+ = 1A, a vazdo de alimentagdo voltou ao valor de
equilibrio, sofrendo uma redu¢do no instante t = 2 h. No instante ¢ = 34, a vazdo de alimentagao
voltou ao valor de equilibrio e permaneceu assim até o final do experimento. No instante t = 4h,
a densidade de alimentagdo (p4) sofreu um aumento de 4%, voltando ao valor de equilibrio no
instante ¢ = 5h.

Variacdes na vazdo e densidade de alimentacdo do espessador causam perturbacdes na
densidade de underflow. Como a densidade de underflow € uma varidvel de restricdo para as
duas estratégias, os controladores DIC 01 e DIC 02 ndo entraram em a¢do em nenhum instante,
pois as restricoes de densidade mdxima e minima nao foram atingidas, Figura A vazio
de underflow para a estratégia ARC1 apresentou um comportamento mais oscilatério devido
a sintonia mais agressiva do controlador LIC 02, pois mudancas na densidade de underflow
causam mudancas no comportamento dinamico da bomba, onde para uma mesma velocidade,

diferentes valores de vazao sdo obtidos para cada valor de densidade.
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Figura 5.10: Varidveis de Processo - Cendrio 4.
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Figura 5.11: Varidveis Manipuladas - Cenério 4.

5.5. Discussao

Ambas as estratégias de controle propostas, ARC1 e ARC2, foram capazes de estender
o periodo de operacdo da planta de desaguamento sob situagdo de falhas nos filtros a disco.
Estas falhas causam a queda (desligamento) das bombas de alimentacao dos filtros; e caso nao
sejam rapidamente compensadas, podem levar a planta a uma parada geral devido ao nivel alto
no tanque de alimenta¢@o. Na situagdo atual da planta, estas compensagdes dependem da agdo
de operadores, que devem enviar comandos para as vélvulas.

Ambas as estratégias também foram capazes de compensar perturbacdes na vazao de
alimentacao de filtros prensa, vazio de alimentacdo do espessador e densidade de alimentagdo
do espessador.

Comparando as duas estratégias propostas, pode-se concluir que o controlador PID
Fuzzy ndo-linear, LIC 02, utilizado na estratégia ARC2, foi capaz de controlar o nivel médio

dos tanques pulmao realizando manipulagdes mais suaves na vazao de underflow do espessador,
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se comparado a estratégia ARC1. Podemos observar que em todos os cendrios a manipula¢ao
da vazdo ocorreu de forma mais suave, Figuras [5.2b] [5.4b] [5.7b] ¢[5.10b. O controlador ARC2

atua com um comportamento nao linear de banda morta, compensando de forma suave peque-

nos valores de erro e de forma mais agressiva maiores desvios. Atuacdes mais suaves na vazao
de underflow permitem uma operagdo mais estavel do espessador, reduzindo a chance de ocor-
rerem baixos niveis da camada mais espessa € menores variacdes na dosagem de floculantes.
Além disso, variagdes abruptas de densidade podem prejudicar o desempenho dos filtros a disco
que tém uma relacdo direta com a densidade da polpa que os alimenta.

Além do comportamento ndo linear de banda morta, o controlador ARC2 possui um
comportamento mais agressivo para erros positivos (nivel abaixo do setpoint) quando compa-
rado a erros negativos (nivel acima do setpoint); esta assimetria permite que o controlador atue
com o comportamento de banda morta e tenha um setpoint diferente de 50%. Esta costuma
ser uma limitacdo de outras estratégias de averaging level control, que usualmente criam um
controlador com dindmica mais relaxada, mas exigem que o mdximo desvio desejado seja igual

tanto para erros negativos quanto positivos.
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6. Conclusao

Ao inicio deste trabalho, algumas questdes foram levantadas. Nesta secdo as respostas

para estes questionamentos sdo apresentadas a seguir:

1. Quais as vantagens de se utilizar um simulador dindmico para testar técnicas de controle?
R: Ao final deste trabalho, como descrito no Capitulo 4, foi entregue uma plataforma de
simulacao de alta fidedignidade ao processo de desaguamento de Serra Norte de Carajas.
Esta plataforma viabilizou o projeto e validacdo das estratégias propostas, além de poder
auxiliar em futuros projetos. Com um simulador dindmico € possivel simular cendrios
que ndo seriam possiveis em uma planta em operagdo. Tais cendrios em uma planta real
poderiam comprometer a operacdo segura do processo, além de poderem impactar na
vida util de equipamentos como bombas e valvulas. O uso de simuladores pode agilizar
as etapas de comissionamento e start-up de novas estratégias, pois os controladores ja
sdo exaustivamente testados em diversos cendrios na plataforma de simulacdo. O uso de
simuladores também auxilia na sintonia dos controladores, que no minimo ja apresentarao
um bom ponto de partida para a sintonia na planta real, ¢ em alguns casos podem nem

requerer mudancas.

2. A estratégia de controle proposta € capaz de atender restricdes de processo sob cendrios
de falha e outras perturbagdes?
R: Como mostrado e discutido na se¢oes 5.1 a 5.4, as duas estratégias de controle foram
capazes de atender a todas as restricoes mesmo quando submetidas a uma variedade de
perturbacdes. Vale ressaltar, que caso a perturbacido se mantenha indefinidamente, como
na secdo 5.1, a planta devera sofrer uma parada em algum momento, devido a limitagdes

fisicas dos tanques.

3. Quais as vantagens da abordagem proposta diante de abordagens de controle avangado,
como estratégias MPC, e sistemas especialistas?
R: As duas estratégias ARC propostas ndo necessitam do uso de modelos complexos do
processo e nio requerem a compra de novos ativos, como software de controle avangado,
pois estas estratégias sao facilmente implementadas em hardware como PLC’s ou DCS’s,
usualmente encontrados na industria. Estas vantagens aumentam as chances de tal es-
tratégia ser aplicada de forma efetiva na planta estudada. Comparando com estratégias
MPC, a falta de necessidade de modelos do processo nas estratégias ARC torna mais f4-
cil a sua manuten¢do. Por fim, pode-se perceber que a estratégia é robusta e consegue
suportar multiplas perturbagdes sem comprometer a operacdo segura do processo, onde

todas as varidveis se mantiveram dentro de seus limites operacionais.

Ap6s os resultados e discussdes apresentados no Capitulo 5, pode-se concluir que a es-

tratégia ARC2 ¢é a mais adequada de se utilizar do ponto de vista de estabilidade do processo.
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Como discutido na secdo 5.5, a estratégia ARC2 introduz menores perturbacdes na vazao de
underflow do espessador, que por sua vez permite uma operagdo mais estavel do equipamento.
Por outro lado, caso se queira priorizar o aumento do tempo em operacdo da planta sob cendrios
de falhas, a estratégia ARCI torna-se mais adequada. Conforme discutido na se¢des 1.3, 2.1 e
5.1, este aumento no tempo se da sob o custo de manipula¢des mais agressivas na vazio de un-
derflow, aumentando a variabilidade da densidade de underflow e podendo causar instabilidade
no controle de nivel da camada mais espessa.

Neste trabalho, o efeito da dosagem de floculantes sobre o nivel da camada mais espessa
e a propria variacdo da camada mais espessa ndo puderam ser simulados por limitagdes do
software de simulacgao utilizado. Este problema parece ser comum aos modelos de espessadores
descritos na literatura, onde poucos trabalhos abordam o efeito da dosagem de floculantes.
Deste modo, sugere-se como trabalho futuro que estas varidveis de grande importancia para o
processo sejam consideradas.

Como etapa seguinte, a estratégia de controle proposta serd aplicada em campo. No mo-
mento do comissionamento, as restricoes de torque e nivel de camada mais espessa serdo adi-
cionadas. Uma forma elegante de se respeitar a restricao de torque foi discutida anteriormente
e proposta por Tan et al.| (2017), onde utiliza-se a relacdo monotdnica entre a concentracio de
s6lidos do underflow e o torque para se linearizar o modelo do controlador MPC proposto na-
quele caso. Baseando-se nesta constatacdo, pode-se definir os limites de restricdo de densidade
a partir da mesma relac@o observada. Deste modo, basta que se realize um estudo entre a relacdo
torque x densidade para o espessador em estudo. Em seguida, os setpoints dos controladores
DICO1 e 02 podem ser definidos com base nestes experimentos. Isto jd garantiria que duas

restri¢des fossem atendidas ao mesmo tempo.
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