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Resumo

Resumo da Dissertagdo apresentada ao Programa de Pés Graduacdo em Instrumentagdo,
Controle e Automacao de Processos de Minera¢do como parte dos requisitos necessarios para a

obtencdo do grau de Mestre em Ciéncias (M.Sc.)

MODELAGEM, SIMULACAO E CONTROLE DE DENSIDADE DE POLPA EM
ESPESSADORES

Sabrina de Almeida Fontana Magalhaes

Agosto/2019

Orientadores: Thiago Antonio Melo Euzébio

Paulo Marcos de Barro Monteiro

No tratamento de minérios a maioria das operagdes unitdrias acontece a imido, por isso,
nos estagios finais do tratamento, € necessario separar o produto ou rejeito gerado, da d4gua. Um
dos processos de separacdo € o espessamento continuo. O espessamento continuo consiste na
separacgdo solido-liquido por meio da gravidade. O objetivo é obter uma polpa concentrada com
determinada concentracdo no underflow e adgua livre de s6lidos no overflow. Este trabalho tem
como objetivo implementar um simulador por meio de um modelo matemético do processo de
espessamento continuo e projetar controladores para esse processo. As estratégias de controle
propostas aqui serdo validadas no simulador implementado, de forma a ser possivel a aplicagao

dos controladores em uma planta real.

Palavras-chave: Controle Avancado, Espessadores, Modelagem Matematica.

Macrotema: Usina; Linha de Pesquisa: Andlise e Projeto de Sistemas de Controle Avangado;
Tema: Melhoria da Qualidade de Produtos; Area Relacionada da Vale: .
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Abstract

Abstract of Dissertation presented to the Graduate Program on Instrumentation, Control and
Automation of Mining Process as a partial fulfillment of the requirements for the degree of
Master of Science (M.Sc.)

MODELLING, SIMULATION AND SLUDGE DENSITY CONTROL FOR THICKENERS

Sabrina de Almeida Fontana Magalhaes

August/2019

Advisors: Thiago Antonio Melo Euzébio

Paulo Marcos de Barro Monteiro

The majority of unit operations in mineral processing uses water, given that it is nec-
essary to separate the wanted product or waste from the water. One dewatering process is the
thickening. This process consists in solid-liquid separation by gravity means. The objective is
to obtain a concentrated underflow with a determined solids concentration and a water overflow
free of solids particles. This work aims to implement a simulator by a mathematical model of
the continuous thickening process and to design controllers for this process. The control strate-
gies to be proposed here will be validated on the simulator implemented, in such a way that it

is going to be possible the application of the controllers in a real plant.

Keywords: Advanced Control, Thickeners, Mathematical Modelling.

Macrotheme: Mining Plant; Research Line: Analysis and Design of Advanced Control Sys-
tems; Theme: Product Quality Improvement; Related Area of Vale:.
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1. Introducao

1.1. Contexto

Grande parte das operacdes unitdrias no tratamento de minérios acontece a imido. Para
separar o minério, ou rejeito gerado, da dgua, existem operacdes de separacdo solido-liquido.
Uma dessas operacoes € o espessamento. No espessamento a separagao solido-liquido acontece
por sedimentacdo, em grandes tanques cilindricos chamados de espessadores (LUZ et al., 2004).
O objetivo € adensar a polpa alimentada e recuperar dgua de processo. A agua recuperada
constitui o overflow, e o sélido depositado no fundo do espessador constitui o underflow.

Algumas varidveis importantes no processo de espessamento continuo sdo: a concentracao
de sélidos no underflow e overflow e o nivel da zona de compactac@o. As varidveis manipuladas
sdo: a vazdo do underflow e a dosagem de floculante. As varidveis manipuladas influenciam
diretamente a velocidade de sedimentagcdo dos sélidos, modificando a densidade da polpa de
forma ndo linear. Outras varidveis importantes, que podem ser medidas mas nao controladas
sdo0 a vazao e a concentra¢cdo da alimentagdo. Essas varidveis dependem, em geral, de processos
anteriores ao espessamento.

A simulagdo do processo de espessamento continuo € uma etapa importante no estudo da
sua dindmica. Para isso € necessario ter um modelo matematico do processo. As modelagens
matematicas encontradas na literatura sdo baseadas no modelo fenomenolégico proposto por
Biirger e Conchal (1998), |Biirger et al.| (1999) e Biirger et al.| (2005) , que é composto por
uma equacdo diferencial parcial ndo linear que descreve a fracdo de volumes sélidos dentro
do espessador. Uma abordagem mais recente proposta por Betancourt et al.| (2014)), adiciona
uma equacdo diferencial parcial ao modelo citado anteriormente. Este novo modelo é entdo
formado por duas equagdes diferenciais parciais e ndo lineares. A equagdo adicionada descreve
a velocidade de sedimentacdo dos s6lidos como uma fun¢do da profundidade e do tempo. Essa
velocidade é determinada pelo estado de floculagdo da polpa. A equacgdo adicionada pode ser
também interpretada como a concentracdo de floculante presente na polpa.

O bom funcionamento do sistema de controle de um espessador € importante, pois a
polpa deve ser mantida em uma determinada concentragdo, a fim de maximizar a recuperagao
de produto, de 4gua, evitar problemas no bombeamento do underflow e aterramento do equipa-
mento.

Grande parte das técnicas de controle utilizam somente a vazdo do underflow como
varidvel manipulada, tendo como varidveis de processo a concentracao de sélidos no underflow
e/ou o nivel da zona de compactacdo. Esse é o caso dos controles propostos por Diehl (2008)),
Segovia et al.| (2011),Betancourt et al.| (2013), |Setiawan et al.| (2013).

Técnicas de controle que consideram também como varidvel manipulada a dosagem de
floculante sdo desenvolvidas por Betancourt et al.|(2014) e Xu et al.|(2015). As varidveis de pro-

cesso em ambos sdo a concentracdo de s6lidos no underflow e o nivel da zona de compactacao.
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1.2. Motivacao

A é4gua é um recurso fundamental em grande parte das plantas de beneficiamento de
minério de ferro. O espessador tem um papel fundamental neste cendrio, e requer estratégias de
controle para maximizar a concentracdo da polpa a fim de recuperar dgua para ser reutilizada
em outros processos. A partir da reutilizagdo da dgua, evita-se a captacdo de novos recursos
hidricos e aumento no volume das barragens. Portanto, quando hd um melhor espessamento do
material, existe uma maior recuperacao e uma menor captacao de dgua fresca.

Além da recuperacio de dgua, o espessador tem o papel de recuperar produto. Caso a
polpa esteja fora da concentragdo especificada, mais diluida ou mais densa, problemas no pro-
cesso de espessamento continuo ou em processos posteriores podem surgir. Um dos problemas
que podem ocorrer se a polpa estiver muito densa € o aterramento do espessador. O aterramento
pode causar também a quebra do rake e estragos na bomba do underflow. Se a polpa estiver

muito diluida, deixa-se de recuperar produto, no caso o minério de ferro.

1.3. Objetivos

Este trabalho tem por objetivo o estudo da dindmica do processo e a aplicac¢ao de técnicas
de controle ao processo de espessamento continuo. Para o estudo da dindmica, sdo propostos
dois métodos: um modelo matemético do processo implementado por MATLAB, e o uso do
simulador dinamico chamado IDEAS. As técnicas de controle propostas sdo: um controlador
supervisorio fuzzy e um controlador preditivo por modelo, que foram aplicados ao simulador
dinamico IDEAS; e um controlador Proporcional Integral (PI) Override aplicado ao modelo
matematico desenvolvido no MATLAB. A performance dos controladores sdo avaliadas a partir
dos simuladores. As técnicas aqui estudadas, tem a proposta de serem de facil aplicacdo ao
processo real, pois necessitam de uma instrumentagdo comum no processo de espessamento
continuo.

Os objetivos dos sistemas de controle sdo:

Manter a polpa na saida do espessador em uma determinada concentracio;

Maximizar a recuperagdo de produto e dgua;

Evitar problemas operacionais;

Amenizar perturbacdes nos processos posteriores.

1.4. Estrutura da Dissertacao

Este trabalho é organizado da seguinte maneira: o Capitulo 2 apresenta uma revisao

bibliografica; o capitulo 3 apresenta o principio de funcionamento do espessador; o capitulo
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4 apresenta os modelos de simulagdo utilizados. No capitulos 5, 6, e 7 sd@o apresentados os
sistemas de controle desenvolvidos, respectivamente: controle supervisorio fuzzy, controlador
preditivo por modelo, e o controlador PI Override. O capitulo 8 apresenta as consideracoes

finais.
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2. Revisao Bibliografica

Em Thickener Operations at Carajds using a Fuzzy Logic Controller, |Santos et al.
(1995), desenvolvem um controlador por l6gica fuzzy que fornece recomendacdes acerca da
operagao do espessador. O controlador desenvolvido € aplicado na planta real, porém ndo opera
em malha fechada, as ac¢Oes a serem tomadas dependem do operador. A manipulacao da adi¢ao
de floculante € feita para controle da turbidez do overflow, e manipulacio da vazao do underflow
para o controle da concentracdo do underflow.

Um controlador feedfoward regulatério e adaptativo é desenvolvido para controlar si-
multaneamente o nivel da zona de compactacao, concentracao de sdlidos e turbidez (SIDRAK,
1997). Para avaliar a performance do controlador foram realizadas simulacdes e também um
teste manual em uma planta real. No teste manual, informagdes sobre o estado dos espessadores
eram alimentados em um computador, € o computador respondia com recomendagdes acerca
da operagdo, assim como em Santos et al.| (1995), as acdes também dependem do operador.

Em Diehl (2008), um controlador ndo linear multivaridvel € desenvolvido para um mo-
delo de espessador. A proposta € controlar simultaneamente a concentragdo do underflow e o
nivel da zona de compactacdo. O objetivo é reduzir os sélidos presentes no overflow e evi-
tar perturbacdes no processo devido as variagdes na concentracdo da polpa na entrada. Essa
solucdo requer computar dinamicamente o balanco de massa do processo.

Segovia et al.| (2011)) apresentam uma revisao, avaliacdo e comparagdo das estratégias
de controle presentes na industria e literatura para o controle da concentracdo e do nivel da
zona de compactacdo. Porém ndo é levado em consideragdo o efeito da adi¢do de floculante
nas simulacdes, a fim de simplificar as andlises. Os controladores sdo simulados juntamente
a um modelo matemdtico de um espessador. Os resultados mostram os pontos fracos de cada
estratégia e como se pode melhorar a performance de cada uma.

Betancourt et al.| (2013) desenvolvem trés controladores ndo lineares para a concentracao
de sélidos e a massa total acumulada dentro do espessador. A varidvel manipulada é a vazdo
do underflow. O projeto dos controladores foi baseado em um modelo macroscopico do es-
pessador, representado pelo balanco de massa. Os controladores propostos ndo sao capazes de
controlar o nivel da zona de compactagcdo e nao incluem faixas de saturacdo para a vazao do
underflow.

Um modelo de espessador baseado no modelo de Biirger et al.| (2004) € construido por
Setiawan et al.| (2013)). Baseado nesse modelo, um controlador preditivo por modelo € proposto.
As varidveis controladas sdao a concentracdo de sélidos e nivel da zona de compactagdo, e a
variavel manipulada € a vazao do underflow. Sao impostas restricoes na velocidade da bomba
do underflow, no nivel da zona de compactagao e na concentracao de sélidos.

Betancourt et al. (2014) apresentam um modelo do processo de espessamento continuo
e um controlador proporcional. O modelo € representado por um sistema de duas equagdes

diferenciais parciais e ndo lineares, porém ndo € calibrado e validado com dados reais. Sao
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controlados a concentracio de sélidos e o nivel da zona de compactagdo por meio de um con-
trolador Proporcional. As varidveis manipuladas sdo a vazao do underflow e a dosagem de
floculante.

Em Tan et al.| (2015) um modelo baseado na teoria de sedimentacdo-consolidacdo é
adotado e validado com dados de uma planta industrial. Além disso, € desenvolvido um controle
preditivo por modelo para a concentracdo de solidos no underflow. O controlador incorpora
restricdes operacionais tais como: concentragao de sélidos no underflow, vazao do underflow e
massa contida no espessador. A varidvel manipulada € a vazao do underflow. Um novo estudo
realizado pelos mesmos autores (Tan ef al. (2017)) adiciona o torque do rake como mais uma
restricao do controlador preditivo.

Xu et al., (2015) propdem um controle inteligente da concentracdo e da dosagem de
floculante baseado no modelo de balanco de massa do espessador. O controlador € capaz de
calcular e ajustar o setpoint 6timo da vazao do underflow e do floculante, baseando-se no fluxo
de massa na entrada do sistema e na verificacdo da tendéncia de alguns parametros de estado do
processo. O balangco de massa € utilizado para um ajuste inicial, e os parametros de estado sao
utilizados para um ajuste fino do controlador.

Chai et al.| (2016) desenvolvem um controle inteligente para um processo de espessa-
mento. O objetivo € manter a concentracao de s6lidos e a vazao do underflow dentro de faixas de
operacdo, e manter a variagdo da vazdo a menor possivel. A varidvel manipulada € a velocidade

da bomba do underflow. O controle envolve um controlador PI e 16gica fuzzy.

2.1. Comentarios Finais

Grande parte das técnicas citadas, para serem aplicadas ao processo real, exigem uma
instrumentacdo do equipamento que nao é comum na industria, pois s@o caras e de dificil
manutencdo. Além disso, para a simulac@o do processo e validagao dos controladores, € exigido
o calculo do balanco de massa do modelo de forma continua, o que demanda um alto esfor¢co

computacional.
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3. Principio de Funcionamento dos Espessadores

3.1. Descricao do equipamento

O espessadores sdo grandes tanques com uma porc¢ao cilindrica e outra conica. Ge-
ralmente o diametro desses equipamentos variam de 2 a 200 metros, € de 1 a 7 metros de
profundidade. A alimentacdo do espessador é realizada pelo centro, a fonte de alimentacdo é
chamada de feed-well, e localizada aproximadamente 1 metro abaixo da superficie, para causar
o minimo de distirbio possivel no fluido (NAPIER-MUNN e WILLS, |2006).

Uma polpa diluida é alimentada no espessador usualmente por gravidade, a sua saida ¢
uma polpa adensada (underflow), com 50% a 75% de sélidos, desde que seja possivel bombear
a polpa (CHAVES, 2013). O overflow é o liquido separado da por¢do solida da polpa, que
geralmente é reutilizado no processo de beneficiamento de minérios. E importante ressaltar que
esse liquido ndo pode entrar em qualquer etapa do processo, pois contém produtos quimicos
que podem interferir no desempenho de alguma etapas. O overflow sai por uma calha interna ou

externa ao tanque e o underflow € retirado no fundo e no centro da por¢ao conica do espessador

(Figura[3.1).

/Fﬁﬂd
Overfiow
L] Claritying zone Ed
N e
L 1P Solids
path
Thi ing zone
) L—Haka
H\mmnaa liquid outlet

Figura 3.1: Fluxo da polpa em um espessador Napier-Munn e Wills (2006).

Dentro do tanque existem bracos rotativos, chamados de rake, que tem a fungdo de ar-
rastar o material adensado para a saida ao centro do espessador, além de promover o aumento
da densidade do material, desprender bolhas de ar ou 4gua presas no material espessado, manter
as particulas s6lidas umas sobre as outras para que ocupem o minimo de volume e finalmente,
manter os solidos em suspensao, para evitar que estes se depositem no fundo, aterrando o es-
pessador. Em espessadores maiores, quando o material atinge uma densidade significativa,
podem haver forgas resistentes ao movimento do rake, suficientemente grandes para quebra-lo

ou entortd-lo. Para evitar esse tipo de situacio, o rake é equipado com um torquimetro € um
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mecanismo para elevacao (CHAVES, 2013)).

Os espessadores sao geralmente construidos de ago ou concreto. O ago € mais econdmico
em espessadores de didmetro menor que 25 metros, mas a medida que o didmetro aumenta, o
concreto € mais viavel (CHAVES, 2013)).

O mecanismo de acionamento e de elevacao do rake e a tubulagdo de alimentacao (fe-
edwell) sao localizados no centro do espessador. Segundo Chaves, existem trés configuracoes

para a sustentacao desses mecanismos:

e Em ponte (brigde type): essa configuracio é usada somente para espessadores com didmetro
menor que 30 metros. A sustentacdo acontece por uma ponte apoiada sobre duas colunas
externas ou na estrutura do espessador, que cruza todo o seu didmetro. O underflow é

retirado por meio de bombas de polpas, em um orificio no fundo do espessador (figura

3.2).

-~ Torque indicator,
Short arms overload alarm,

(optional) ‘ motor cutout
Ir!v\w:.hamism support é Ff

1% ¥ Gear motor

Long arms
|

Figura 3.2: Espessador com configuracido em ponte, visao superior Napier-Munn e Wills
(2000).

e Em coluna (fraction type): comum em espessadores grandes de até 180 m de diametro,
onde os dispositivos mecanicos sao sustentados em um coluna central feita de concreto,
apoiada no fundo do espessador. A retirada da polpa € por meio de bombas centrifugas

que ficam dentro de um tinel construido abaixo do espessador (figura|3.3)).
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Trench scraper - Discharge trench post

Figura 3.3: Espessador com configuragdo em coluna |Napier—Munn e Willsl (]2006[).

e Em caisson: No centro do espessador, existe uma estrutura de concreto, circular ou qua-
drada, do fundo até a superficie. No fundo estdo as bombas centrifugas para o under-
flow e na superficie estdo sustentados os mecanismos da alimentacdo e do rake. Essa

configuracdo € usada para espessadores com didmetro maior que 120 metros (figura[3.4).

Energy Dissipating Inlet

Sludge Discharge Pit

Support Column

Figura 3.4: Espessador com configuragdao em caisson |91 lMetallurgistl (12017[).

3.2. Mecanismos do espessamento

No espessador o adensamento da polpa ocorre pela sedimentacao dos sélidos em polpas
diluidas. O movimento das particulas € afetado pela forca da gravidade, empuxo do liquido

deslocado e forcas de atrito entre o liquido e a particula.
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Em um espessador continuo, pode-se verificar que a polpa divide-se em camadas que re-
presentam zonas de sedimentagdo. O underflow e o overflow sao descarregados continuamente,
e a polpa € alimentada no centro do espessador pelo feedwell. No processo de sedimentacao, as
particulas sélidas descem, e a 4gua tem um movimento ascendente, dessa forma, formam-se 4
zonas no espessador (figura [3.5)):

1. Zona A: zona de clarificac@o, onde é retirada a 4dgua clarificada no overflow.

2. Zona B: corresponde a zona em que a polpa ainda tem a consisténcia da polpa de alimentacao,
€ chamada de zona de sedimentacao livre. Ainda ndo existe interacao entre as particulas

nessa zona, a velocidade de sedimentacao é considerada constante.

3. Zona C: ¢ a zona de transi¢do, em que a polpa comeca a sedimentar e vai adquirindo uma

maior densidade.

4. Zona D: E a zona de compressao do material espessado, essa compressao acontece pelo
peso das particulas suprajacentes, ou seja, existe uma interacao entre as particulas. Nessa
zona nota-se a a¢ao do rake, que agita as particulas ja adensadas, promovendo uma melhor

acomodacao, eliminando bolsas de ar e 4gua, além de manter a suspensao estavel.

Feed Claar solution overflow

rrr;nu \l bl R e O
:11!.{1-!|i||11111

-— Thick slime discharge to pump

Section through a continuous thickener illustrating
position of four zones of setfing pulp

D Zone A: Clear water or Zone C: Pulp in transition from
solution B to D consistency

] Zone B: Pulp of feed [[77Zone D: Pulp in compression
consistency

Figura 3.5: Espessador continuo e zonas de concentracio (NAPIER-MUNN e WILLS, 2006).

As forcas atuantes nas particulas no processo de espessamento sao:
e Propriedades da polpa: densidade e viscosidade;

e Propriedades da particula: forma, tamanho, densidade, propriedades quimicas e mine-
ralogicas. Particulas esféricas ou com forma aproximada, e particulas de maior didmetro
tem maior facilidade de sedimentar que as particulas finas e de formato irregular. Para

facilitar a sedimentacdo dessas particulas, € adicionado floculante que promove uma
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3.3.

aglomeracdo das particulas para que estas fiquem com um maior diametro e uma forma

mais aproximada a esférica (LUZ et al., 2004) ;

Propriedades do sistema como um todo: pH, e presenca de coagulantes e floculan-
tes. As suspensoes floculadas tem a taxa de sedimentagdo maior que a suspensao nao
floculada, pois existe uma grande quantidade de dgua aprisionada no floco formado. E
dificil prever a nova taxa de sedimentagao, pois esta depende do tipo de floculante usado
e das condigdes fisico-quimicas sob as quais realizou-se a floculagio (LUZ et al., [2004).
A adi¢do de floculante € especialmente importante, pois faz com que as particulas se
aglomerem, resultando em uma maior velocidade de sedimentagdo comparada a quando
as particulas estdo separadas. Essa velocidade de sedimentacao interfere diretamente na

densidade da polpa e na vazao do underflow;

Geometria do espessador: diametro e profundidade. O tanque deve ser alto o suficiente
e sem obstaculos no trajeto da particula para que a sedimentagdo ocorra livremente e as
particulas nao desacelerem indevidamente. A geometria € importante para saber se o
volume do espessador € o bastante para o tempo de sedimentagdo necessdrio para que
a densidade do underflow necessaria seja atingida, levando em consideragdo eficiéncia

operacional e projeto mecanico (LUZ et al.,2004).

Pratica Operacional

De acordo com (Chaves| (2013)), as varidveis a serem monitoradas e controladas nos es-

pessadores sdo:

vazdo, densidade e granulometria da alimentacao;
vazdo e densidade do underflow;

ponto de adicdo, dosagem e dilui¢ao do floculante;
pH da polpa;

densidade do overflow.

Nunca deve-se estocar material dentro do espessador, porém, a acumulacdo de mate-

rial pode acontecer mesmo quando o espessador é operado da maneira correta. Os efeitos da
acumulacdo sdo (CHAVES, [2013):

a alimentacdo pode sair junto do overflow:

a densidade do underflow aumenta de tal forma que este nao pode ser bombeado, se isso
acontecer deve-se tentar injetar a alimentacao diretamente no underflow, diminuindo sua

densidade;
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e formam-se montes de material no fundo do espessador, tornando o underflow tao diluido
a ponto de atingir a densidade da alimentagdo, nesse efeito o rake sobe e o operador deve

operd-lo no modo manual até desmanchar o monte de material acumulado;
e 0 rake fica sobrecarregado e € desligado.
Variagdes em parametros do processo podem indicar (CHAVES| 2013):

e aumento do nivel dentro do espessador: indica acumulagao de material. Baixa vazdo

de underflow e floculacdo deficiente podem ser as causas;

e aumento do torque do rake: alimentagdo mais grossa e adensada, excesso de vazio ou

formacdo de montes de material espessado;
e posicao mais elevada do rake: acumulacio de material.

Existem determinadas situagdes na operacao de espessadores graves e para tais situacoes

existem também maneiras de controla-las (CHAVES, 2013):

e Parada da usina: o espessador nao deve ser parado, pois demoraria muito tempo para
entrar em regime novamente. Deve-se entdo recircular o underflow e o overflow na
alimentacao. Pode-se recircular também somente o underflow para que este nao se depo-

site no fundo do espessador, ja que o overflow é somente dgua ou polpa bem diluida.

e Excessivo adensamento do underflow: quando essa situagdo acontece, o bombeamento
fica dificil, pois a polpa tem uma densidade e viscosidade altas. A melhor solu¢do e mais
facil € diluir o underflow com a alimentacdo, dessa forma o espessador € aliviado e ndo

se introduz mais dgua no sistema.

e Alta quantidade de sélidos na alimentacao: a densidade da alimentagao € uma varidvel
critica, pois ela interfere na quantidade de floculante a ser adicionado e na sua correta
acdo no sistema. Dessa forma, quando a densidade da alimentacdo estd acima do ideal, a

agua do overflow € recirculada para dilui¢cao da polpa.
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4. Modelagem e simulacao de Espessadores

Este capitulo descreve os dois métodos utilizados para a simulacao do espessador, bem

como suas limitagdes e o processo de coleta de dados para validagdo dos modelos.

4.1. Modelo de Burger

O modelo implementado foi desenvolvido por Biirger et al| (2013) e € baseado na
conservacao de massa dentro do espessador. Descrito por uma Equacdo Diferencial Parcial
(EDP) (Equagdo [.1)), o modelo descreve a sedimentagdo, compressibilidade, alimentacdo da
polpa, concentracido @ no espessador e € uma fun¢do da profundidade z e do tempo ¢.

24 L F(920) = 5 (1deamp (0)) + 22 500) @n
onde F € a fungdo de fluxo convectivo, deomp € a fungdo de compressibilidade, Qr € a vazio de
entrada, @y € a concentragdo da alimentagéo, € A € a drea da se¢do transversal.

E suposto que o espessador é cilindrico com a drea da secio transversal A constante. As
vazdes que deixam o espessador no topo (z = -H) e ao fundo (z = B) sdo descritas pela vazio
do overflow Q, e vazao do underflow Q, respectivamente, onde as duas varidveis sdo sempre
maiores ou iguais a zero. O eixo z, que descreve a profundidade do espessador, é dividido
entre a zona de overflow (z < —H), zona de clarificacdo (—H < z < 0), zona de espessamento
(0 < z < B) e zona de underflow (z > B) (Figura[4.1). A funcdo y(z) (Equacdo indica se z

estd dentro ou fora do espessador.

1 —-H<z<B
Y(z) = 4.2)
0 z<—Houz>B
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Figura 4.1: Figura esquemética de um espessador (BETANCOURT et al., 2014).

A funcdo de fluxo convectivo F representa as vazdes entrando e saindo do espessador, e
¢ descrita por:

(

—Q.(t)p/A paraz < —H,
—el! A+ —H<z<K O,

Flowar) 4 ~QR/ATfix(p) para —H <2 .
Ou(t)9/A+ for(@)  para0<z<B,
Qu(t)p/A paraz> B,

que envolve a funcao densidade de fluxo de Kynch, fp;, dada por:
Jor(@) = ux@(1 — @)°, (4.4)

onde u. € a velocidade maxima de sedimentacdo de uma Unica particula dada pela férmula de
Stokes (Equagdo[4.5)) e e ¢ é constante da func¢do de dendidade de fluxo.

_ Apgd?
T 18y

4.5)

sendo g a aceleracdo da gravidade, Ap a diferenca entre densidade do sélido e do liquido, a
(4gua) e d o diametro médio das particulas.

A fun¢@o que descreve a compressibilidade do sedimento, d¢ymp foi introduzida por

Biirger et al.|(2005)) e é dada por:

_ foko. (@)

deomp(@) = Apg® (4.6)
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onde o, € tensdo efetiva, cuja derivada satisfaz:

=0 0< o <o,
ol(p) = parat=es® @47
>0 para @ > @,

onde ¢.€ a concentragdo critica na qual as particulas sélidas comegam a tocar umas as outras.

Uma escolha comum para a tensdo efetiva € dada por:

w=a](2) ]

, onde n é constante da tensdo efetiva e oy € constante da tensao efetiva.

4.1.1. Discretizacao do modelo matematico
Discretizacao no espaco

O espessador € divido em N nimero de camadas internas do espessador, de forma que
cada camada tenha a profundidade de Az = (B+ H)/N. As posi¢des referentes a z; = jAz—H,
para j =0,....,N sdo a localizacdo dos limites entre cada camada do espessador. O intervalo
[zj—1,2,] é referido como camada j (Figura .
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Figura 4.2: Subdivisdo do espessador em camadas para resolucdo do modelo por método
numérico. A camada do overflow é denominada por H, e a zona de compactacdo ¢ denomi-
nada por B. Adaptado de |Biirger et al.| (2013)

A solugdo da equagdo ¢ definida por ¢; = ¢;(f) como uma média da solugdo exata
da EDP na camada j no momento ¢:

2
Az Jz;

A entrada da alimentagdo (z = 0) € localizada na camada (z;71,zr), sendo jr = H /Az.

;(t) ¢(z,j)dz (4.9)

Sao adicionadas duas camadas ao topo e duas camadas ao fundo do espessador. Essas camadas
sd0 necessdrias para uma correta aproximagao numérica da solucdo da PDE Dessa forma,
ao todo tem-se N +4 camadas de profundidade Az, limitadas pelos pontos z;, j = —2,...,N+2.

No método de Biirger et al.| (2013) a concentracdo do underflow e overflow sdo encon-

tradas na seguintes camadas: @.(f) = @_1 ¢ @,(t) = Qn12
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Lei de conservacao de massa para as camadas

O método numérico apresentado em Biirger ef al.| (2013)) define a lei de conservacgao de

massa para cada camada como:

d(Pj :_F((p(zjvl)uzjut)_F(q)(zj—lazj—lat) +Jcomp(zjal)_Jcomp(zj—lat)+

dt Az Az
15 Qp(t)or(t)
A_z/zleé(Z)dZ (4.10)
onde, 5
D
Jeomp(2,t) = ¥(2) a(Z(P) 4.11)
c,
D(g) = ¢¢0Q0mp(s)ds. @.12)

Aproximacao da funcao de fluxo convectivo

A fungdo de fluxo presente na equagao deve ser substituida por uma aproximacao

numérica F"", que depende das concentragSes adjacentes @;() e @;1(7):

anum(¢j<t>7¢j+1(t)7t) zF‘((I)(Z]'J)’Zj’t)' (4.13)

A aproximacgdo numérica escolhida por Biirger ef al.| (2013) para ser aplicada da funcao

Sok € o fluxo numérico de Godunov (G), dado por:

min - f (@) se @; < @iy
Gj=Gj(9),pj11) = P00 (.14)
0 Srggmfbk(rp) se ;> Qji
Biirger et al. (2013) apresentam um algoritmo para computar o valor de G — j, para isso,
€ preciso computar primeiramente 0 maximo da funcao de fluxo fj.

Por fim, obtemos:

)/A)@jri para j = =2, —1,
—Q.(t)/A)Qj11+G; paraj =0, .., jr — 1,
0u(t)A)p;+Gj paraj = jf, ..., N,
)/A)@; paraj = N + 1, N + 2,

(

Frum _ pnum . (

P =FN e, 0541,0) = ( (4.15)
(
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Aproximacao da funcio de compressao
A fung@o de compressao[d.11]é aproximada por:

Dj 1 -D;

Az (4.16)

Jcomp(zj7t) ~ Z‘l(l)%lp,j = Y(Zj)

onde D; € a primitiva exata de dcomp.

Método das linhas

Ao substituir o fluxo numérico na lei de conservagdo de massa (Equacdo {.10] tem-se
entdo a resolucdo da PDE .| pelo método das linhas:

do; _ F™-FE 1 . O ¢y .
G - A T ag e~ Jeomp 1)+ A 01 J = =1 N2 (AT)

onde 5j7jf = 1se j = jyeigual a 0 caso contrario.

Discretizacao no tempo

Para a resolucdo do método das linhas (Equacao 4.19), é utilizado o Método de Euler
explicito:

ntl _ on
Wiy % (4.18)

dt At
Fazendo as devidas substitui¢des na equagao 4.19] tem-se entdo:
At At At Q¢(tn) @r(ty)
+1 J— ; ’ ) » ’ f n f n
(P7 =@+ — E(Ffum n _Ffl"l" ”) + A_Z(JZZ"TPZ —J?(I:nrfp’?jfl) + ETéj’jﬂ
j=—-1,..N+2, (4.19)
onde t, =nAt,n=0,1,2,..... e q);? € o valor da concentra¢do na camada j e no tempo ¢.

O valor de At € selecionado maior que 0 de acordo com a condi¢do de convergéncia

determinada pela equacdo [4.20]

4.1.2. Condicao de convergéncia

Dada uma camada de profundidade Az, o passo de tempo At deve ser escolhido de acordo

que a seguinte condicao:

—1
At < [Aiz( max 2O | oy |fék(<p>|> + (Ai)2< max dcompw))] (4.20)

0<i<T A 0<p<o.



seja satisfeita. Essa condi¢do determina um valor maximo para At e assegura a convergéncia do

método das linhas.

4.1.3. Algoritmo do Método das Linhas

Para a resolucdo do modelo pelo método das linhas, nem todos os termos da equacao
4.19|estao presentes em todas as camadas.

Para as camadas em que j = —1 e j = 0, ou seja, as camadas localizadas na zona de

overflow (Figurafd.2)), tem-se:

n n Ath n n .

"1 =0, +A—Zx(‘Po +¢"), j=-1 4.21)
n+1 __ n Qe n__ n _@ D1 — Dy .
L0 —‘P0+AI(A—M(‘P1 %) M+ (A2)? )7]_0- (4.22)

Para a primeira camada dentro do espessador:

(4.23)

n+1 _ n & n_ .n _GI_GO D2_2D1+D0 -
(pl _(pl +AI(AAZ(¢2 (pl) AZ + (AZ)Z y _1

Para as camadas j =2 até j = jr—1:

n+l _ on Qe / n n Gi—Gj-1 Djt1—=2Dj+Dj 1\ . :
(pJ (pj + I(AAZ((pJ+1 (p]) Az + (M)z s J ; y Jf
(4.24)
Para a camada de alimentacdo:
O.+0 G;,—Gj,—1 Dj1—2D;,+D; ) )
o :‘P7f+m<_ pre e e A

Para as camadas j = jr+ 1 at€ j = N:

_ Gi—Gj +Dj+1 —2D;+Dj
Az (Az)?

i=jr...N. (4.26
AAZ >,J Jf> (4.26)

n n _Qu n n
%“=%+m< (@] — 97 1)

Para as camadas localizadas na zona de underflow:
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Ou Gy Dyi1—Dn

1 : )
OVl =N H A — s (PR — O+ 1~ =g N 1; 4.27)
n+l __ n Qu n n .
Onir = Oy A — E(‘PN+2 —Qn_1) |, J=N+2. (4.28)

4.1.4. Limitacoes do modelo

O modelo de Biirger ef al.|(2013)) ndo leva em consideragdo o efeito da adi¢cdo de flocu-
lante ao processo, portanto, uma estratégia de controle que utiliza esse modelo para simulagdo,

fica restrita ao uso da vazao do underflow como unica varidvel de controle.

4.2. Simulacao dinamica IDEAS

O IDEAS ¢ um simulador de processos da empresa Andritz, onde pode-se modelar
diversas operacoes industriais, tais como operacdes de beneficiamento de minérios, inddstria de
celulose, petroliferas, entre outras. Ele oferece simula¢des dinamicas e estéticas, sendo possivel
realizar treinamentos, simulagdes de start-up de projetos e também simulagdes voltadas para o
controle de processos.

O software conta com um objeto (Figura [.3)) para a simulac¢@o do espessador, no qual
o usudrio adiciona os dados necessarios, tais como as dimensdes do equipamento, dosagem de

floculante, vazao da entrada e saida, entre outros.

%:
Floc.Dgsage
[FF

LT1 T2 LT3
o o

Overflow

Figura 4.3: Objeto do espessador no software de simulacdao IDEAS
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4.2.1. Descricao do objeto Espessador/Clarificador

O objeto representa o espessador contendo uma por¢ao cilindrica e outra conica. Além
disso, € também modelado o rake, porém o efeito do rake ndo é levado em consideracao nos
calculos da sedimentacdo.

O espessador € dividido em quatro zonas: zona de separacdo inferior, zona de separacao
superior, zona de clarificacdo e zona de compactacdo. A sedimentacdo ocorre na zona de
separacao inferior, e a zona de separagdo superior sé existird se houver carregamento de s6lidos
para o topo do espessador.

A dosagem de floculante é definida pelo usudrio. Se a dosagem de floculante for maior
que a dosagem nominal, € assumido que todos os solidos da alimentacio estdo floculados, se
for menos os s6lidos sdo parcialmente floculados. A velocidade de sedimentacdo dos sélidos é
dada por uma equagao definida pelo usudrio.

O espessador pode operar em dois modos: um com o volume (nivel) fixo e densidade
varidvel na zona de compactacdo e um com o volume (nivel) varidvel, onde a quantidade de
s6lidos no limite entre a zona de compactacio e a zona de separacdo inferior é definida pelo

usuario.

4.2.2. Limitacoes do modelo

O simulador proposto pela empresa ANDRITZ apresenta alguma limitacdes. Nele ndo
¢ possivel observar o nivel da zona de compactacdo, além disso o efeito da vazio de saida nas
variaveis de processo € simulado separadamente, ou seja, nao € possivel observar o sistema com
o nivel da zona de compactacdo e a concentracdo do underflow acoplados. Portanto, ndo tem-se

uma visao completa de como o interior do espessador se comporta.

35



5. Controle Supervisorio Fuzzy

5.1. Introducao

O processo de espessamento continuo € altamente ndo-linear e apresenta algumas perturbacdes
causadas por processos anteriores. Portanto, controlar esse processo € um problema desafiador.
Diehl (2008) desenvolveu um controle regulatério ndo linear que controla simultaneamente
a concentracdo de sélidos no underflow e o nivel da zona de espessamento, o objetivo era
a reducdo da quantidade de solidos no overflow e evitar os efeitos das perturbacoes no pro-
cesso devido a variacdes nas entradas. Ja |Xu et al.| (2015) propds um controle inteligente da
concentracao de soélidos no underflow e da dosagem de floculante ajustando o setpoint 6timo
dessas variaveis.

Para controlar a concentracdo do underflow, Santos et al.| (1995) desenvolveram um
controlador fuzzy que forncece recomendagdes sobre a operagao do espessador, a varidvel ma-
nipulada € a vazdo do underflow. Mesmo que o controlador seja aplicado em uma planta real, a
acao depende de um operador. Bergh et al.| (2015) propdem um sistema inteligente, o qual foi
aplicado a uma planta real e resultou em uma reduc@o do consumo de floculante e uma operacao
mais estdvel do processo. Em Segovia et al. (2011) um controlador fuzzy com multiplas entra-
das e uma saida foi desenvolvido para controlar tanto o nivel da zona de espessamento, quando
a concentracao do underflow, usando a vazao do underflow como varidvel manipulada. Recen-
temente, Chai et al.| (2014), propuseram um método de controle para a concentracdo combi-
nando légica fuzzy, controle em cascata e um chaveamento entre controladores para o setpoint
da vazado do underflow. Como resultado, as varidveis de processo sao mantidas dentro de uma
faixa especificada.

Neste capitulo, um controlador supervisorio fuzzy é proposto. O objetivo é manter a
concentracao de solidos e a vazao do underflow dentro de uma faixa, assegurando uma agao de
controle suave na vazao do underflow. O controlador muda o setpoint da vazao de acordo com a
concentracao do underflow. O processo € simulado dinamicamente no software IDEAS, e inclui
dados de um espessador real, localizado em uma planta da Vale, em Itabira, Minas Gerais.

Esse capitulo é organizado da seguinte forma: na segdo [5.2] € descrito o desenvolvi-
mento do controlador. Os resultados de simulagdo sdo mostrados na se¢do [5.3] e por fim, as
observacdes finais encontram-se na se¢ao

Os resultados desse capitulo foram publicados no 6th International Congress on Auto-
mation in Mining, 2018, em um artigo completo com o titulo ”Supervisory Fuzzy Controller
for Thickener Underflow Solids Concentration on a Simulated Platform”.
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5.2. Controlador Supervisorio Fuzzy

A concentracdo de s6lidos do underflow @, pode ser controlada ajustando a vazado do
underflow Q,.. E comum estabelecer um setpoint fixo para ¢, mas, dependendo dos efeitos das
perturbacdes no processo, isso levaria a agressivas acdes de controle em Q,. Como resultado,
Q, flutua frequentemente, causando grandes perturbacdes nos proximos processos.

Um controlador supervisdrio fuzzy € posposto para controlar ¢, dentro de uma faixa de
operacdo especifica. Limites maximos e minimos sdo definidos para Q,. A concentracdo @,
e sua variacao A, sao monitoradas pelo controlador fuzzy. Entdo, o controlador computa um
novo setpoint para a malha de vazdo. E considerado que o controle regulatério para a malha de
vazdo ja existe. O controlador € implementado no Simulink, e a comunicagdo entre o simulador
IDEAS e o Simulink, € feita via OPC. A estrutura de controle é apresentada na Figura[5.1]e na

Figura

1
> > ~ A
A . .
Unit Delay Setpoint —| Setpoint Q,"Q, Ap
1® E t
Vazéo do underflow spessamento
Controlador Supervisorio Fuzzy (Bomba)

Figura 5.1: Estrutura de controle para a concentragcao e vazao do underflow
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Figura 5.2: Estrutura do controle supervisorio fuzzy

O controlador deve realizar os seguintes objetivos:

e Manter a concentracdo do underflow dentro da faixa especificada quando ocorrer alguma

perturbacao na vazao e concentracdo de entrada;
e Assegurar uma suava acao de controle na velocidade da bomba do underflow;

e Manter a vazao do underflow dentro do limite especificado.
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A varidvel de processo e a varidvel manipulada sdo fuzzificadas em sete conjuntos fuzzy.
Os conjuntos high-high (HH), high (H), high-medium (HM), medium (M), low-medium (LM),
low (L), low-low (LL), representam a concentracao ¢,. O conjunto negative-big (NB), negative-
medium (NM), negative-small (NS), zero (ZE), positive-small (PS), positive-medium (PM) e
positive-big (PB) representam A @, e ¢,. Figuras[5.3| e [5.4] representam as funcdes de per-
tinéncia. O universo de ¢, corresponde aos limites maximo e minimo no qual a concentragdo

pode variar.

1 (NB NM 7 NS ZE PS T PM PB 1 (L ' L TOLMT M "HM T H ' HH

os5r X [ X 05 X X b X

Grau de pertinéncia
Grau de pertinéncia

-1 -0.5 0 0.5 1 61 61.5 62 62.5 63 63.5 64 64.5 65

Figura 5.3: Fun¢des de pertinéncia para A@, e @,
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Figura 5.4: Fungdes de pertinéncia para a saida do controlador fuzzy

A base de regras € estabelecida por meio de experimentos no simulador, e a sua forma
bésica é do tipo: SE condi¢ées do processo ENTAO. Na tabela € mostrada a base de regras.
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Ou Ag,
PB PM PS ZE NS NM NB

o, HH PB PB PB PM PM PM PM
H PB PB PB PS PS PS ZE
HM PS PS PS ZE ZE ZE ZE
M ZE ZE ZE ZE ZE ZE ZE
IM ZE ZE ZE ZE NS NS NS
L ZE NS NS NS NB NB NB
LL NM NM NM NM NB NB NB

Tabela 5.1: Base de regras para o controlador supervisorio fuzzy

Baseado no valores de ¢, e A@, sdo obtidas as regras da base de regras por meio de
inferéncia e a saida computada e convertida em um valor por meio de defuzzificagdo. A saida é
multiplicada por um ganho, e o resultado é a mudanga no setpoint Asp. Finalmente, o setpoint
para a vazao do underflow é:

k
sp(k) =sp™ + ZAsp, (5.1
i=1

onde sp* é um setpoint pré-determinado para a vazao.

5.3. Resultados e Discussoes

Foram realizados e comparados experimentos simulados, com o intuito de avaliar a per-
formance do controlador proposto. Dois cendrios foram simulados. No primeiro cendrio tem-se
um controle supervisorio regulatério atuando na mudanga de setpoint da vazdo de saida Q,,
a saida é controlada por um controlador PI. No segundo cendrio, tem-se o controlador su-
pervisorio fuzzy. A figura @] mostra os disturbios aplicados na vazio de entrada Qr e na
concentragdao @ do espessador aplicados em ambos cendrios. Esses distirbios sdo variagdes

continuas e tem uma amplitude pico-a-pico maior do que observado em uma planta real.
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Figura 5.5: Perturbagdes aplicadas na concentragdo e na vazao de entrada

No primeiro cendrio foi mantido o setpoint fixo para ¢,. Dessa forma, quando foram
aplicados os disturbios, o controlador supervisorio reagiu, mudando o setpoint da vazao Q,. O
valor da concentragdo de saida ¢, segue bem o setpoint determinado, com pequenas variagoes,
porém,como pode-se observar pela Figura[5.6] tem-se uma variagao ciclica no setpoint da vazio,
com uma grande amplitude pico-a-pico. Essa variacdo causa uma alteragdo constante na velo-

cidade da bomba, que ao longo do tempo pode causar danos ao equipamento.

—a, V-

u
= = Setpoint
N

|
9 10

Figura 5.6: Resposta do controle regulatério

No segundo cendrio foram escolhidos limites para os quais a concentracao de saida ¢,
poderia variar. O valor escolhido para o limite méximo foi de ¢, = 65% e para o limite minimo
foi de ¢, = 61%. O valor do spx para a vazdo de saida Q, € de 28007 /h. A concentragdo da saida
¢ mantida dentro do limite especificado como a Figura[5.7] mostra. A méxima concentra¢éo ob-
servada € de 64,23% e a minima € de 61,9%. Quando se permite uma variacao na concentracao
¢y, a amplitude da variacdo tanto na velocidade da bomba, quanto no setpoint de vazido Q,
sdo reduzidas, assim, as chances de se causarem algum dano ao equipamento e disttirbios aos

processos posteriores si0 menores.
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Figura 5.7: Resposta do controle supervisorio fuzzy

5.4. Conclusao

O desenvolvimento e a implementacao de um controlador supervisorio fuzzy foi apresen-
tado nesse capitulo. A performance do controlador foi avaliada por meio de uma comparagdo
entre processos com diferentes estratégias de controle supervisorio, um por meio de um super-
visorio fuzzy e outro com um supervisorio PI. Os dois experimentos foram realizados sob as
mesmas circunstancias de distirbios aplicados ao processo. Apesar do primeiro cendrio con-
seguir manter o valor da concentragdo de saida muito proximo ao setpoint, a variacdo causada
na vazao de saida e na velocidade da bomba prejudicam a vida ttil da mesma, além de causar
um distirbio maior nos processo apds o espessamento. Resultados mostram que o controlador
supervisorio fuzzy foi capaz de manter a concentragcdo de sélidos ¢, dentro do limite especifi-
cado, aumentando a eficiéncia do processo e diminuindo o risco de causar algum dano a bomba

e distirbios nos processos posteriores.
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6. Controle de Espessadores por MPC adaptativo

6.1. Introducao

O objetivo do espessamento € adensar uma polpa diluida e recuperar dgua de processo.
Assim, obtém-se uma agua clarificada que constitui o overflow, e uma polpa densa depositada
no fundo do espessador constitui o underflow.

O bom funcionamento do sistema de controle de um espessador é importante, pois a
polpa deve ser mantida em uma determinada concentragdo na saida do equipamento, para ma-
ximizar a recuperagdo de produto, evitar problemas no bombeamento do underflow e obter um
liquido clarificado e livre de sélidos. Algumas varidveis de processo sdo: a concentracao de
s6lidos no underflow e overflow e o nivel da zona de compactagdo. As varidveis manipula-
das sdo a vazdo do underflow e a dosagem de floculante, as quais influenciam diretamente a
velocidade de sedimentacdo dos sélidos. Essa alteracdo na velocidade de sedimentacao modi-
fica a densidade da polpa de forma ndo linear. Outras varidveis que sdo importantes e podem
ser medidas, mas ndo controladas s3o a vazdo e concentracao da alimentacdo. Essa varidveis
dependem de processos anteriores ao espessamento.

Com o objetivo de reduzir os sélidos presentes no overflow e evitar perturbagdes no pro-
cesso devido as variacdes na concentracao da polpa na entrada, alguns trabalhos em sistemas de
controle sdo reportados na literatura. Em Diehl| (2008), um controlador ndo-linear é desenvol-
vido para um modelo de espessador. A proposta é controlar simultaneamente a concentra¢ao do
underflow e o nivel da zona de compactagdo. Essa solugdo requer computar dinamicamente o
balanco de massa do processo. Também baseado no balanco de massa do espessadors, | Xu ef al.
(2015) propds uma estratégia de controle para a concentracio de sélidos no underflow e para a
dosagem de floculante, ajustando um set point 6timo para essas varidveis. Além disso, é desen-
volvido um software de controle avancado do espessador, no qual pode-se alterar os parametros
do modelo, ajustar a vazdo e adicionar ou retirar varidveis de estado a estratégia de controle.
Em Segovia et al. (2011) um controlador fuzzy com multiplas entradas e uma saida € desenvol-
vido para controlar tanto o nivel da zona de compactagdo quanto a concentracao de s6lidos no
underflow, sendo a vazao do underflow a inica variavel manipulada. |Chai et al.|(2014)) propuse-
ram um controle da concentracdo de sélidos no underflow combinando l6gica fuzzy, raciocinio
baseado em regras,controle chaveado e controle em cascata. O controle atua na mudanga de
setpoint da vazao do underflow de acordo com o valor da concentracdo do underflow. Maga-
lhaes e Euzébio (2018) desenvolvem um controlador supervisério fuzzy que mantém a vazao e a
concentracao de s6lidos do underflow dentro de uma faixa restrita de operagdao. Um controlador
preditivo por modelo (MPC) é desenvolvido por Tan et al.|(2015) e Tan et al.| (2017).0 objetivo
¢ controlar a concentracdo de s6lidos do underflow, levando em consideracdo restricdes opera-
cionais. O modelo é baseado na teoria de sedimentacdo-consolidacao e representado por uma

Equacao Diferencial Parcial (EDP). Um filtro de Kalman € utilizado para estimar a compres-
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sibilidade da polpa. Este parametro € essencial para o modelo, porém varia com o tempo e é
dificil de medir com instrumentos.

Neste capitulo, uma aplicacdo de controlador preditivo adaptativo por modelo em um
espessador € proposta. O objetivo é controlar a concentracao de sélidos no underflow. O con-
trolador € composto por multiplos controladores por matriz dinimica (DMC) e sua saida é uma
média ponderada da saida dos controladores lineares DMC. Dado que o processo € ndo linear,
a abordagem utilizada tem a vantagem de manter um bom desempenho para diferentes pontos
de operagdo e leva em consideracio restricdes operacionais.

Os resultados desse capitulo foram publicados no XXII Congresso Brasileiro de Au-
tomatica, 2018, em um artigo completo com o titulo "Controle DMC Adaptativo aplicado do

processo de espessamento continuo”.

6.2. Controle por matriz dinamica (DMC)

O DMC foi desenvolvido por Cutler e Ramaker, funcionérios da Shell Oil Co. O sucesso
do DMC na industria vem da capacidade de lidar com processos multivaridveis (CAMACHO
e ALBA, 2013). Além de ser capaz de controlar uma grande variedade de processos, a sua
implementagdo para processos multivaridveis ndo apresenta dificuldades. Pode-se também adi-
cionar explicitamente restricdes nas varidveis manipuladas e controladas.

O DMC utiliza um modelo do processo para predizer as saidas futuras, calcula uma
sequéncia de agdes de controle que minimizam uma fun¢do objetivo, aplica o primeiro valor
da sequéncia de controle no processo, e entdo move a referéncia de tempo um passo a frente e

repete todos os cdlculos. Essa estratégia é conhecida como horizonte mével (Figura|6.1)).
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Figura 6.1: Horizonte Movel.

O DMC usa o modelo de convolugdo do processo para obter as saidas do processo em

instantes futuros

y(t) =Y gidu(t —i), (6.1)
i=1

onde y(t) é a saida do processo, g; € a resposta ao degrau, e Au é a a¢ao de controle aplicada ao

processo. E assumido que o processo é estivel e ndo tem integradores (]CAMACHO e ALBAL
2013). A predicao ao longo do tempo sera:

oo k
Yt +klt) =Y gidu(t+k—i)+d(t+kjr) =) gidu(t+k—i)+
i=1 i=1

Y gidu(t+k—i)+d(t+klr), (6.2)
i=k+1

onde k € o horizonte de predicao.
Os distudrbios sdo considerados constantes, portanto: d(t +k|t) = d(t|t) = ynm(t) — y(t]t).

Entao:
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k
y(t+klt) :Zg,Au (t+k—1i)+ Z gilu(t+k—1i)+yu(t Zg,Aut—z
i=1 i=k+1

-

gidu(t+k—i)+ f(t+k), (6.3)

i=1

onde f(t+k) é a resposta livre do sistema, ou seja, a parte que ndo depende das agdes de

controle futuras, e € dada por:

f( Z 8k+i— gl A” t_l) (6.4)

Para o caso do processo ser estdvel, os coeficientes g; da resposta ao degrau sdo cons-

tantes apOs N periodos de amostragem, entdo g; — g; ~ 0. Logo, a resposta livre €é:

S +k) = ym(t) + ) (8kti — gi)Ault —i). (6.5)

™M=

i=1

As predi¢des podem ser computadas ao longo do horizonte de predicao k = 1,..., p,

considerando m agdes de controle:

p

yie+plt)= Y gdu(t+p—i)+f(t+p). (6.6)
i=p—m+1

A matriz dindmica do sistema G é definida como:

g1 0 0

& 81 - 0
G =

8&m 8m—-1 - 81

8p 8p-1 - 8p-—m+l

O objetivo de um controlador DMC € guiar a saida do sistema o mais proximo possivel
do setpoint, selecionando as varidveis manipuladas para minimizar um objetivo quadratico que

considera a minimizag¢do dos erros futuros e o esfor¢o de controle, para a funcao de custo:

Dt +jit) —w(t+ )P+ Y AAu(t+j— 1)), (6.7)
j=1

II M"u

onde w(t + j) é o setpoint e A é um coeficiente que determina o esforco da agdo de controle.

A solucdo analitica da funcao de custo € portanto:
Au= (GTG+ADIGT (w—f), (6.8)
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apenas a primeira a¢ao de controle calculada € aplicada ao sistema.

A funcdo de custo em (6.8)) pode ser minimizada sob as seguintes restrigcoes:

Umin < U < Upay, (6.9)
Ottmin < u(t) —u(t —1) < Sy, (6.10)
Ymin <Y < Ymax- (6-11)

Nesse trabalho apenas a restricdo na varidvel manipulada é considerada.

6.3. DMC Adaptativo

A estratégia adaptativa utilizada nesse artigo € aquela proposta por |Dougherty e Coo-
per| (2003) que combina multiplos controladores lineares DMC. Cada controlador DMC linear
¢ projetado para modelos de primeira ordem com tempo morto de acordo com o ponto de
operagdo.

Neste artigo sao combinados trés controladores DMC. Porém essa estratégia pode com-
binar quantos controladores lineares forem necessarios. O uso de trés controladores € o minimo
necessario para controlar um processo ndo-linear. Cada controlador computa sua propria saida,
que sao entdo ponderadas e combinadas, resultando em uma agao de controle que € aplicada ao
processo.

Para a implementacido € necessdrio linearizar o processo em torno de trés pontos de
operagao. Dois modelos devem descrever o processo nos extremos superior e inferior da faixa
de operacdo esperada. Isso assegura que a ndo-linearidade do processo seja representada ao
longo de toda a faixa de operacdo. O terceiro modelo deve representar o ponto localizado
ao meio da faixa de operacdo. O ponto de operacdo é definido como um valor especifico da
varidvel de processo y;, sendo j = 1,2,3, para os pontos de operagdo baixo, médio e alto res-
pectivamente.

Ap6s a identificacdo dos pontos de operagdo e linearizacdo do processo ao redor desses
pontos, € realizado o projeto dos controladores lineares DMC. Cada controlador tem a sua
propria saida, porém, a sinal aplicado ao processo iy, € uma média ponderada das a¢des de

controle u;.

3
Uagdap = ijuj, (612)
j=1

onde x; € um fator de peso das saidas dos controladores. Dado que y,,.s € a saida atual do

processo, os fatores x; sdo calculados da seguinte forma:
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Se ymea = y3 entao:

X1 = O;XZ = O;X3 =1.
Se y2 < Yimed < y3 €ntao:

) . Ymed — Y2
X1 = 0,X2 =1 — X3, X3 = ———.
y3—JXy2

Se Ymea = y2, €ntao:
x1=0;x=1;x3 =0.

Se y1 < Vimed < Y2 €ntio:

_ Ymed — Y1

x1=1—x2;xp =——.;x3=0.

Y2 =1
Se Ymea < y1 entao:

X1 = 1;x2 = O;X3 =0.

A Figura|6.2| mostra a estrutura de controle proposta.
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Figura 6.2: Estrutura de controle.
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6.4. Resultados e discussoes

Dois cendrios para a avaliacdo da performance dos controladores sdo realizadas. No pri-
meiro cendrio € requerido o rastreamento do setpoint em diferentes pontos de operacdo. No se-
gundo cendrio o setpoint € fixo e os controladores sdo avaliados com a presenca de distdrbios na
entrada do processo. Os distirbios sdo uma variagdo periddica em forma de uma onda quadrada.
O processo ¢ simulado no IDEAS, o controlador € simulado no MATLAB, e a comunicacdo en-
tre as duas plataformas € feita por comunicacdo via OPC (Object Linking and Embedding for
Process Control ou Open Platform Communications).

A performance dos controladores € avaliada por um indice de desempenho. O indice de

desempenho utilizado nesse artigo € o IAE (Integral do Erro Absoluto), que € descrita por:

T
IAE:/ le|dt, (6.18)
0

onde T € o tempo total de simulacdo e e € o erro.

6.4.1. Implementacao do controlador DMC linear

Para a implementacdo do controlador DMC linear, o ponto de operacdo escolhido é
localizado em torno da concentracao de sélidos de 58%. A fung¢do de transferéncia identificada

nesse ponto de operagao é:

_—0,87549 .
()= {03325 1€ -

Na tabela [6.1]| sdo mostrados os pardmetros de sintonia do controlador linear.

(6.19)

Tabela 6.1: Parametros de sintonia DMC linear

Periodo de amostragem (s) 10
Horizonte de predi¢do (s) 600
Horizonte de controle 10
A 2,50

6.4.2. Implementacao do controlador DMC adaptativo

Para a implementagado do controlador DMC adaptativo, foram identificados trés modelos
em trés pontos de operacdo. Os modelos sdo de primeira ordem com tempo morto:
K
G(s) = —L2—e %, 6.20
(5) = —Lge (6:20)

Na tabela[6.2] sdo mostrados os pardmetros para os trés modelos identificados.
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Tabela 6.2: Modelos identificados

Baixo Médio Alto

Concentragdo (%) 351 55 58

K, -0,67 -0,75 -0,87

T 4.888,40 6.177,70 10.332
0 2 2 2

Na tabela sao mostrados os parametros do controlador DMC adaptativo.

Tabela 6.3: Parametros de sintonia DMC adaptativo

Baixo Médio Alto

Concentragao (%) 51 55 58
Periodo de amostragem 10 10 10
Horizonte de predicao 200 325 600
Horizonte de controle 15 15 10
A 1,30 1,80 2,50

6.4.3. Resultados

A Figura[6.3] mostra a resposta do sistema para ambos controladores. O primeiro obje-
tivo de controle € o rastreamento de setpoint. O controlador DMC adaptativo mostrou-se capaz
de rastrear o setpoint em todos os pontos de operagdo. J4 o controlador DMC linear tem pior
performance a medida que se afasta do ponto de operacdo para o qual foi realizada a sua sin-
tonia. A méxima porcentagem de sobressinal para o controlador adaptativo foi de 0,4%. A

maxima porcentagem de sobressinal para o controlador linear foi de 1,5%.
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60 —
59 —
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o 57
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3
c  s4r -
3
s L — DMC Adaptativo ]
52 —DMC Linear &
51 / Setpoint L
50 /= | | | | | | | | |

0 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10

Figura 6.3: Resposta do sistema.
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A varidvel manipulada ndo satura em seus limites de operacdo em nenhum dos dois
controladores, como é mostrado na Figura[6.4]

@
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—DMC Adaptativo
—DMC Linear

@
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76

74

Velocidade da bomba (%)

~
N

~
=)

Figura 6.4: Varidvel manipulada.

A tabela[6.4/mostra os indices de desempenho dos controladores para o primeiro cendrio.

De acordo com esse indice, o controlador adaptativo obteve uma melhor performance.

Tabela 6.4: Indice de desempenho para o primeiro cendrio

Adaptativo Linear Diferenca (%)

IAE 7.351,80 12.138 60,50

O segundo objetivo de controle € o rastreamento de um setpoint fixo com a aplicag¢ao de
distirbios na entrada do processo. Os disturbios sdo caracterizados por variagcOes contantes na

vazao e na concentracdo de entrada, como € mostrado na Figura@

o
a

|

AL
w el

Concentragao
entrada (%)
5 &
T

@
&
=)

4500

4000 —

Vazéo entrada
(t/n)
|

3500 [~

Temno (h)

Figura 6.5: Perturbagdes aplicadas na concentragdo e na vazao de entrada.

O valor maximo observado para a concentragdo usando o controlador adaptativo foi de
56,26% e o minimo foi de 54,06%. Ja para o controlador linear, a maxima concentracao foi
de 56,63%, e a minima de 54,08%. A resposta dos dois controladores € oscilatéria ao redor

do setpoint especificado. A Figura[6.6] mostra a resposta quando ¢ aplicado um distdrbio para

ambos os controladores.
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Figura 6.6: Resposta ao disturbio.

A Figura mostra a varidvel manipulada para ambos os controladores. Para esses

disturbios aplicados, a varidvel manipulada ndo satura em seus limites de operagao.
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Figura 6.7: Varidvel manipulada para o segundo cenério

A tabela[6.5]mostra os indices de desempenho dos controladores para o segundo cendrio.

De acordo com o indice, o controlador adaptativo obteve uma melhor performance.

Tabela 6.5: Indice de desempenho para o segundo cenario

Adaptativo Linear Diferenca (%)

IAE 10.202 12.476 18,22

6.5. Conclusao

O desenvolvimento e implementa¢ao de um controlador DMC linear e um controlador

DMC adaptativo foi apresentado nesse artigo. A performance dos controladores foi avaliada por
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meio de comparagdes e um indice de desempenho, o IAE (Integral do Erro Absoluto). Resul-
tados mostraram que o controlador DMC adaptativo obteve uma melhor performance nos dois
cendrios simulados. O controlador adaptativo faz uma média ponderada da saida dos multiplos
controladores lineares para obter uma boa performance em todos os pontos de operacdo. O
controlador DMC linear ndo foi capaz de obter uma boa performance em todos os pontos de
operacdo. Quando disturbios continuos sdo aplicados na entrada do processo, a resposta do
sistema para os dois controladores apresentou uma forma oscilatdria ao redor do setpoint.

Com a aplicacdo do controlador desenvolvido, o processo foi capaz de seguir o valor
correto da concentracido, o que proporcionou uma maior eficiéncia para processo posteriores,
como por exemplo a filtragem. Outro beneficio é o de manter a operacdo da bombas entre o
limite adequado.
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7. Técnica Especial de Controle Regulatério para

Espessadores

7.1. Introducao

Neste capitulo € desenvolvida uma técnica de controle de baixa complexidade, com
bom desempenho, e de ficil manuten¢do, usando o modelo matemaético de |Biirger et al.( 2013),
no MATLAB, onde se € possivel medir o nivel da zona de compactacdo e concentracdo do
underflow.

A técnica proposta neste capitulo € um controlador Override. No controle Override, é
detectada a acdo de controle de maior prioridade ao processo, e entdo, essa acdo € aplicada.
Sdo implementados dois controladores PI para as saidas do nivel da zona de compactacgdo e
concentracao do underflow. O valor da saida dos controladores é monitorado a todo momento
para que isso seja possivel.

Na tabela[7.1] sdo mostrados os dados que foram utilizados no modelo matematico para

a simulacao do espessador.

Variavel Valor

(o7} 50 Pa

Q¢ 0,2

n 6

Uoo 6,025+ 10742
c 12,59

Ap 165044
Diametro do espessador 35m

H 2m

B 6m

Tabela 7.1: Dados utilizados na simulagao

As fungdes de transferéncia do processo foram identificadas por meio da resposta ao
degrau e tem a forma de uma fun¢do de primeira ordem mais atraso. A Equacdo|[/.1|representa
o modelo para a varidvel de processo concentracao ¢, em relacdo a vazao de entrada. A Equacgdo
[7.2] representa o modelo para a varidvel de processo nivel da zona de compactagio em relagdo

a vazao de entrada.

—8,92 —158s
: 7.1
(2,265 1055 +1° o
—386,7 —3,38%10%s (7.2)

(3,48 10%)s +1°
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7.2. PI Override

O controlador PI para a concentragdo € representado por:
Ce(n+1)=Cc(n)+Kpcxe.(n+1) —ec(n)] + Kicx [dt xe.(n+1)] (7.3)

onde C, € a ac@o de controle para a concentracdo, K,c € o ganho proporcional, K;c € o ganho
integrativo, e. € o erro relativo a concentracao, dt é a amostragem de tempo.

O controlador PI para o nivel € representado por:

Co(n+1)=Cy(n)+Kpnxlep(n+1) —e,(n)] + Kinx [dt xe,(n+1)] (7.4)

onde C, € a agdo de controle para o nivel, K,n € o ganho proporcional, K;n € o ganho integrativo,
e, € 0 erro relativo ao nivel, df é a amostragem de tempo.

A acdo de controle aplicada ao processo, ¢ uma combinagdo de duas agdes de controle.
Aquela que for de maior prioridade, ou seja, tiver um valor maior de vazdo de saida Q, sera
aplicada ao processo. A acdo de maior prioridade € a relativa a varidvel de processo nivel da
zona de compactacdo. Um aumento nesse nivel aumenta as chances de se apresentarem sélidos

no overflow do processo, o que ndo € desejavel, pois se perde produto e se deixa de recuperar

agua.
A acdo de controle final é representada por um alto seletor conforme a equagao
Controlefing (n+1) = max[Ce(n+1),Cy(n+1)]; (7.5)
Na figura[7.1]é mostrada a estrutura de controle.
L +
Nivel p P Ermo Q, <R . Nivel
Ll u
Y Add ¢
Setpoint Nivel Controlador Nivel Selecionador -
Processo
¢ »
y ¥ Ero Q,
Setpoint Concentragao
Add1
Controlador Concentraéo

Figura 7.1: Estrutura de controle override

O método utlizado para a sintonia dos controladores foi o SIMC (Skogestad, 2003).
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O valor encontrado para os ganhos foram:

K, ti

Concentragdo 6,76 15032
Nivel 0,0949 40800

Tabela 7.2: Ganhos dos controladores PI.

A Figura[7.2] mostra a perturbacdo aplicada ao processo para avaliacdo do desempenho

do controlador.

Vazao de entrada
I I I

400 -

350 - n

Vazao (m3/h)

300 B
\ \ \ \ \ \ \ \ \ \ \ \ \

0 20 40 60 80 100 120 140 160 180 200 220 240 260 280

Concentracao de entrada
I I I I I

0.15

©0.14 - A

0.13 A

0 20 40 60 80 100 120 140 160 180 200 220 240 260 280
Tempo (h)

Figura 7.2: Perturbagdes aplicadas na concentragdo e na vazao de entrada

Nas Figuras[7.3]e sdo mostradas, respectivamente, a resposta do sistema e a a¢do de

controle aplicada.
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Figura 7.3: Varidveis de processo

Acao de controle aplicada
300 T T T T T T T T T T T

200 ;—_.—/\_A__\—f—/\,
100 F
| | | | | | | | | | |

0

0 20 40 60 80 100 120 140 160 180 200 220 240 260 280

— Acéo de controle Concentracao
£ 300 T T T T T

= T
£ 200 i
g 100 N\ I——f—\ i
N

©

L o ! I I I I ! ! ! ! ! I I I
0 20 40 60 80 100 120 140 160 180 200 220 240 260 280

3

Acao de controle Nivel
T T T T

300
200 -
100 [~ 4

0 I I I I I ] I I I I I I I
0 20 40 60 80 100 120 140 160 180 200 220 240 260 280

Tempo (h)

Figura 7.4: Varidveis manipuladas

Inicialmente, o sistema encontra-se em equilibrio, com a concentragido de entrada @y
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igual a 0, 15 e vazio de entrada igual a 300m°> /s. Apds aproximadamente 50 horas, é aumentada
a vazio de entrada para 350m° /5. Neste momento, o controlador reage para que o nivel continue
seguindo o setpoint. E possivel observar que a concentracdo cai, pois ao entrar mais material
no espessador e se desejando manter o nivel no setpoint, € necessario um aumento na vazao de
saida.

No momento em que a vazdo de entrada retorna ao seu valor inicial, é aplicado um
disturbio a concentracdo de entrada, a diminuindo para o valor de 0.13. O efeito do distirbio s6
¢ observado na planta apds cerca de 10 horas. O nivel cai abaixo do seu setpoint, a concentragao
aumenta e a acao de controle aplicada nesse momento passa a ser a do controlador da concentracao.

Ao retornar a concentragcao de entrada para o seu valor inicial de 0, 15, o sistema tente
a retornar ao seu estado inicial de equilibrio, onde as duas varidveis seguem o setpoint. Como
a variavel de processo nivel apresenta um maior atraso € uma maior constante de tempo, ela
demora um tempo maior para reagir ao distirbio, assim sendo, a acdo de controle aplicada,
continua sendo a relativa ao controlador da concentragcdo de saida.

Finalmente, é aplicado um distirbio maior a vazio de entrada, que muda de 300m> /s
para 400m> /s. Observa-se que apds cerca de 10 horas o nivel apresenta um aumento con-
sideravel, de aproximadamente 0,65 metros para cerca de 0,95 metros. Neste momento, o
controlador override seleciona a a¢do do controlador do nivel para que esse retorne a seguir o
setpoint especificado. Assim como no primeiro distirbio aplicado, a concentragdo cai, pois ha

um aumento na vazao de saida para o nivel permaneca no valor especificado.

7.3. PI e Feedforward

A fim de antecipar a reacdo das saidas do processo aos disturbios aplicados, foi imple-
mentado um controlador feedforward em adi¢dao ao controlador override. O controlador feed-
forward implementado € um ganho calculado a partir dos distirbios nas entradas. Esse ganho é
adicionado a a¢d@o de controle final aplicada ao processo.

O célculo do ganho foi feito a partir da equagao de balanco de massa do espessador
quando este se encontra em estado estaciondrio. Tem-se que, em estado estaciondrio, a quanti-

dade de massa que entra no espessador, € igual a quantidade de massa que sai, assim:

(pf*Qf _ Ou*Qy
A A

, considerando que @, deve ser mantida no seu setpoint, uma alteragdo em Qr € @y gera uma

(7.6)

alteracdo em Q,, assim, o ganho é dado por:

_ A(pf(n) * AQf

K
fr spe(n)

(7.7)

onde sp. € o setpoint para a concentragao ¢,
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A acdo de controle para o feed forward serd entao:
Controlss(n) = Kyy (7.8)

A acdo de controle final aplicada ao processo sera:
Controlefing (n+1) = max[Ce(n+1),C,(n+ 1)] + Controlyy; (7.9

Os ganhos para o controlador override sdo os mesmos do primeiro cendrio mostrados na
tabela
A figura[7.5|mostra a estrutura de controle para o controle override com adi¢do da agdo

de controle feedforward.

Nivel + P Emo Q, " - —
— Add »Q
Setpoint Nivel Controlador Nivel Selecionador — u 9,
Add2
Processo
P 4
+ P Erro Q,
Setpoint Concentracao

Add1
Controlador Concentragéo

9,eQ, > K

Distlrbios Gain

Figura 7.5: Estrutura de controle overrride e feed forward.
A perturbagdes aplicadas ao processo sdo as mesmas representadas na Figura[7.2]

Nas Figuras[7.6e[7.7] sdo mostradas, respectivamente, a resposta do sistema e a agdo de

controle aplicada.
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Figura 7.7: Varidveis manipuladas

Analisando a resposta do sistema a acao de controle aplicada, pode-se notar que o con-
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trolador feedforward antecipou a reacdo das varidveis de processo aos distirbios aplicados. A
acdo de controle final aplicada ao processo, ficou muito proxima a acdo de controle do pri-
meiro controlador override implementado. Dessa forma, a adi¢ao do controlador feedforward
ndo representou uma melhora significativa na resposta do sistema ao longo do tempo. Uma das
possiveis causas para esse resultado, € que o controlador implementado foi de ganho puro, os
disturbios nao foram identificados, isto €, o efeito do disturbio no processo ndo foi descrito por

um modelo.

7.4. Conclusao

Neste capitulo foi apresentada uma técnica especial de controle para o processo de es-
pessamento continuo. O objetivo era apresentar uma técnica simples, de facil sintonia, e que
controlasse as duas principais varidveis de processo, o nivel e a concentracdo de saida, alterando
uma varidvel manipulada, a vazdo de saida. Resultados mostram que o controlador override teve
um bom desempenho, atuando quando a varidvel mais critica, o nivel da zona de compactagao,
aumentava, assim, o risco da concentracdo do overflow aumentar e se deixar de recuperar pro-
duto e d4gua quando se € aplicado distirbio no processo € diminuido.

Com o objetivo de antecipar a reacdo das varidveis de processo ao efeito do disttirbio,
foi implementado um controlador feedforward em adi¢ao ao controlador override. A agdo de
controle final aplicada ao processo, € entdo a soma da saida do controlador override com a
saida do controlador feedforward. Como previsto, a reacdo das saidas do processo foram mais
rdpidas, porém, a adicdo do controlador feedforward ndo teve um efeito significativo ao longo
do tempo. Foi observado que a agc@o de controle final do segundo cendrio ficou bem semelhante

a acao de controle aplicada no primeiro cenério.
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8. Conclusao

O objetivo deste trabalho € o estudo do processo de espessamento continuo e o desen-
volvimento de técnicas de controle que fossem facilmente aplicadas a uma planta industrial.
Para isso, primeiramente foi estudado o principio de funcionamento do equipamento e definido
quais eram as suas principais varidveis de processo e variaveis manipuladas.

Ap6s o estudo do processo, a partir de um modelo matematico desenvolvido por |Biirger
et al.| (2013), e a partir também do simulador IDEAS, foi estudada a dindmica do processo,
ou seja, como as varidveis de processo reagem a uma mudanca da varidvel manipulada. Cada
método de simulacgao foi estudado, e apontadas também as limitagdes de cada um.

Com o conhecimento da dindmica do processo e de posse dos métodos de simulagdo,
foram estudas as técnicas de controle que seriam aplicadas. As técnicas de controle estudadas e
aplicadas ao processo foram: controle supervisorio fuzzy, controle preditivo por modelo adap-
tativo e um controlador override composto por dois controladores PI e um feedforward. Os dois
primeiros foram aplicados no simulador IDEAS e o ultimo, por sua vez, foi aplicado no modelo
matemadtico desenvolvido no MATLAB.

Cada técnica de controle proposta tem a vantagem de ser de facil aplicacdo ao processo
real, pois precisam somente de uma instrumentagdo que ja € comum na industria, por exemplo,
a medicdo da concentragdo de saida.

Como estudos posteriores recomenda-se:
e Adicao do efeito do floculante a0 modelo matematico;

e Aplicacao das técnicas de controle supervisério e controle preditivo por modelo no mo-

delo matematico de Biirger et al.2013.;

e Aplicacao das técnicas aqui propostas em um planta real.
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A. Coédigo Implementado

A.1. Constantes

Funcao Constitutiva

%global d_rho

d_rho = 1650;
%global g
g=9.81;

%global v_inf
v_inf =6.025e-4;

hglobal ¢
c=12.59;

%hglobal Cc
Cc=0.2;

%idelta density kg/m3 EDITAVEL

hgravidade

WVelocidade maxima de sedimentagdo
%EDITAVEL Vem dos resultados de laboratério.

%Presente na funcgido de fluxo

hconstante da fungdo de fluxo
%EDITAVEL Vem dos resultados de laboratério.

sPresente na fungdo de fluxo

% Concentracgdo critica
%EDITAVEL Vem dos resultados de laboratério
% A posigdo em que a lama esta

% nessa concentragdo, é a altura da

%zona de compactacgio.

Modelo da equacao constitutiva

hglobal Model ;

Model =2; Ytipo do modelo, 1 ou 2.

Y%modelo 1
%global beta
beta=17.9;

hglobal alp
alp=5.35;

% stress function constant
% EDITAVEL

% stress function constant
% EDITAVEL
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Y%modelo 2
hglobal sig;
sig= b50;

%hglobal k;
k= 6;

%Dimensdes do espessador:

D= 35;
A=pix(D~2)/4;
H= 2;

N=500;

%hspace discretization
dz=(H+B)/N; %(m)
z4=-H-dz:dz:B+2*dz;

j_f=round(H/dz)+2;

Vazoes iniciais.

% stress function constant
% EDITAVEL

% stress function constant
% EDITAVEL

%EDITAVEL Didmetro espessador
%EDITAVEL Ared do espessador
%EDITAVEL

%Posicdo do overflow em
hreferencia a alimentagéo
%EDITAVEL

%Posicdo do underflow em

%referencia a alimentagdo

JNimero de camadas em que o
hespessador sera dividido.
%Ndo tem necessidade de mudar,

Jesse numero traz uma boa convergédncia.

%Discretizagdo do espago

WVetor da altura do espessador
hde acordo com a discretizagéo
% feed layer | Ponto onde esta

%localizada a alimentag3o

%valores utilizados para calculo do perfil de concentracgéo

%hinicial do espessador

u_d=0.33;

Qf=300/3600;

% EDITAVEL Concentragio do
Junderflow que estamos
hinteressados em obter

% m3/h to m3/s vazio inicial
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EDITAVEL
uf=0.15;%0.15; % EDITAVEL Concentrag&o
%inicial da entrada
Qu=Qf*uf/u_d; % underflow flow rate in m3/h,
%0BS: Em estado estaciondrio,

$Qu é calculado com essa

hequagio.
Qe=Qf-Qu; %Vazdo do overflow
qr=Qu/A; %Velocidade do underflow
qf=Qf/A; %Velocidade da entrada
ql=qf-qr; WVelocidade do overflow

Calculo do ponto maximo da funcao de fluxo. Esse valor é utilizado na

funcao Go.m

phi=linspace(0,1,1000);

f=v_inf.*phi.*((1-phi)."c);  %Essa fungdo pode ser modificada
%de acordo com os resultados
%obtidos em laboratério
%Eh chamada de fungdo de fluxo

f_m=max(f);
syms phi2

eqn = v_inf.*phi2.*((1-phi2)."c) == f_m; JFuncao de fluxo

C_m =double(vpasolve(eqn,phi2, [0 1]));

C_m=max (C_m) %Concentracgédo
J/maxima da

%funcdo de fluxo

CFL condition, garante a convergéncia do método numeérico

syms phi;

f=v_inf.*phi.*((1-phi)."c); hessa fungdo pode ser
Jmodificada de acordo com os
%htestes de laboratério

ff=diff (£);
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phi= linspace(0,1,1000);
R=double(subs(ff)); %double(subs(ff));
R=max(R) ;

syms phi

if Model ==
dcomp= (v_inf*((1-phi)“c)*alp*beta*exp(beta*phi))/ (d_rhox*g);

end

if Model ==
dcomp=(v_inf*((1-phi) “c)*sigxk*(phi~(k-1)))/ (d_rho*xgx((Cc"k)));

end

phi= linspace(Cc,1,1000);
dmax=double (subs(dcomp) ) ;

dmax=max (dmax) ;

Discretizacao do tempo de acordo com a condicao de convergéncia
Qf _max=400/3600;
/Maxima vazd3o de entrada durante toda a simulagdo (m3/s)

dt= (((1/dz)*(((Qf_max)/A) + R)) + (2/(dz"2))*dmax) " (-1);

t=[1;

%Total simulation time

T=300%3600; Jtempo total de simulagdo em segundos.
t=0:dt:T+dt; % Vetor do tempo de simulagdo

Pre processamento de IntD para melhorar o tempo de execucao do cédigo

Cmax=1;
hglobal M
M=N"2;

%hglobal Dij;
Di=[];
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%hglobal delta_C
delta_C=(Cmax-Cc)/M;
Di(1)=0;
d(1)= dcomp_1(Cc, Model, v_inf, c, alp, beta, d_rho,g,sig,k,Cc) ;
for i=2:1:(M+1)
d(i)=dcomp_1((Cc+((i-1)*delta_C)),Model, v_inf, c, alp,
beta, d_rho,g,sig,k,Cc);
Di(i)=Di(i-1)+ ((delta_C)/2)*(d(i-1)+d(i));

end

A.2. Estado Estacionario

% This script presents the algorithm for determination of

%hsteady states and

% operation charts in a thickener. The model is based on the article

% Modeling and controlling clarifier thickener fed by suspension with time

% dependant properties

% 0OBS: flow rate must be in m3/s

Algoritmo para determinacao do perfil de concentracao inicial.

%thickening zone
if (Model ==2)
for x_0=0:0.001:B
F = @(x,u) ((d_rhoxg*(Cc"k))/(v_inf*((1-u) “c)*sig¥k*(u~(k-1))
))*((C(Qux(w)) /M) +(v_inf*rux((1-u)“c)) - (Qf*uf/A));

[u,z]= ode4(F,x_0,dz,B,Cc);
u(end) ;
if ((u(end)-u_d)<=0.0000001 && u(end)>Cc )
break
end
end

end

if (Model ==1)
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for x_0=0:0.001:B

F = 0(x,u) ((d_rhoxg)/(v_inf*((1-u) c)*alp*betaxexp(beta*u)))
*(((Qux(u))/A)+  (v_infrux((1-u)~c)) - (Qf*uf/A));

[u,z]= ode4(F,x_0,dz,B,Cc);

u(end) ;

if ((u(end)-u_d)<=0.00001 && u(end)>Cc )
break

end

end
end
% conjugate concentration
% calculo da concentracao na qual a polpa se dilui assim que entra no
% espessador.
% ul=linspace(0,1,1000);
% f=Qu.*ul/A + (ul.*v_inf.*x((1-ul)."c));
» plot(f,ul)

=

eqn= @(ul) (Qu*uil/A) + (ul*v_infx((1-ul)”c))- (Qf*uf/A) ;
conj_c=fzero(eqn, [0,1]);

%Pode ser modificada de acordo com os testes em laboratorio
%hconj_c = real (double(solve(eqn,ul)));

hconjugate concentration

%fill vectors to plot

z2=0:(dz) :z(1);

z2=z22.7;

u2 = conj_c* ones((length(z2)-1),1);
z3=-H:(dz) : -dz;

z3=z3.7;

u3=0*ones ((length(z3)+1),1);
u2=[0;u3;u2;u;ulend) ;u(end)];

hvetor do perfil de concentracao inicial
z2=[-H-dz;z3;z2;z;z(end)+dz;z(end) +2*dz] ;
%z2=B-z2;
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plot profile

figure
plot(z2,u2);

hset(gca, ’XDir’,’reverse’)

A.3. Entradas

inputs

Y%zerar os vetores de entrada caso tenha sido realizada uma simulacao

hanterior. Somente para nao ocasionar erros na simulacao.

Qf=[1;
Qu=[];
Qe=[1;
Ct=[1;

Concentracao de entrada

hPreenchimento dos vetores de entrada ao longo de todo o tempo de

Y%simulacao.
Cf(:,1:1length(t))=0.15;%0.15; %Concentracao de entrada

Y%vazao de entrada, saida e overflow
Qf (:,1:50000)=300/3600;%400/3600; %(m3/s) Vazao de entrada
Qf (:,50001:1ength(t))=300/3600;

% 0 script abaixo serve somente para alteracao das vazoes e concentracao de
% entrada para testes de diferentes cendrios.
Qu(1,(1:30000))=136.44/3600;%187.5600/3600;
Qe (1, (1:30000))=163.56/3600;

Qu(1, (30001:length(t)))=126.44/3600;%187.5600/3600;
Qe (1, (30001:1length(t)))=173.56/3600;

A.4. Funcao de Fluxo de Godunov
function G = Go(Cj,Cj1,C_m,v_inf,c)
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a=Cj*v_infx((1-Cj)~c);
b=Cjlxv_inf*((1-Cj1)~c);
c1=C_m*v_inf*((1-C_m) “c);

if Cj<Cijl
G

elseif (C_m - Cj)*(C_m-Cj1)< 0
G= cl1 ;

min(a,b);

else
G=max(a,b);
end

end

A.S. Integracao da funcao de compressibilidade

Esta funcao calcula a integral de alpha no ponto C

function inte=IntD(C,Cc,delta_C,Di)

b global delta_C;
yA global Di;
if (C<=Cc)
inte=0;
else

int=floor ((C-Cc)/delta_C)+1;
inte= Di(int)+ (Di(int+1)-Di(int))*(((C-Cc)/delta_C) -int);

end

end
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A.6. Meétodo das linhas para solucao do modelo do espessa-

dor

Neste arquivo esta o algoritmo que calcula as concentracoes em todas das
camadas ao longo do tempo total de simulacao de acordo com as constantes

e as entradas

Relacao de variaveis de controle:

%Qe: vazao do overflow

%Qf: vazao de entrada

%Qu: vazao do underflow. Essa eh a variavel que pode ser manipulada

%Eh importante ressaltar que Qe eh sempre Qf-Qu. Portando, se moficarmos
%Qu, Qf precisa sem recalculado. Se Qe eh alterado, precisa-se recalcular
%wQf e Qu,

%Nota-se tb que, em estado estacionario, Qu= Qf*uf/ud. Sendo ud a

hconcentracao desejada no underflow.

c=01;
C=zeros(length(t),length(z4));

% Alocagdo da matriz de perfil de concentragédo

C(1,:)=u2’;
hinicializagdo da matriz de perfil de concentragdo com os

hvalores obtidos na simulagdo estdtica

C_final=[];
C_final=zeros(length(t),1);
dens=[];
nivel=zeros(length(t),1);
dens=zeros(length(t),1);

Algoritmo de simulacao dinamica, para todas as camadas e o tempo total.

Esse algoritmo foi retirado do artigo: A consistent modeling methodology for secondary settling

tanks: A reliable numerical method Autores: Burger, Diehl, Faras, Nopens e Torf.
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%Para o primeiro instante de tempo ate o instante final
for n=1:length(t)-1
C_final(1)=C(1,N+3);
%C_final eh o vetor que contem a concentragdo do underflow

ao longo do tempo.

%Para a camada totalmente localizada na zona de transbordo:
C(n+1,1)=C(n,1) + (dt)*(Qe(n)/A*dz)*(C(n,2)-C(n,1));

J%Para a camada na zona de transbordo adjacente ao nivel de transbordo
%-H:

Di1= IntD(C(n,3),Cc,delta_C,Di);

DO=IntD(C(n,2),Cc,delta_C,Di);

G0=Go(C(n,2),C(n,3),C_m,v_inf,c);

C(n+1,2)= C(n,2) + dtx(((Qe(n)/(A*dz))*(C(n,3)-C(n,2))) -

(Go/dz) + ((D1-D0)/(dz"2)));

%Para a camada de alimentagio:
D2=IntD(C(n, j_f+1),Cc,delta_C,Di);
D1=IntD(C(n,j_f),Cc,delta_C,Di);
DO=IntD(C(n,j_f-1),Cc,delta_C,Di);

G1=Go(C(n,j_£f),C(n,j_f+1),C_m,v_inf,c);
GO=Go(C(n,j_f-1),C(n,j_f),C_m,v_inf,c);

C(n+1,j_f)= C(n,j_£f) + dtx(((-(Qu(n)+Qe(n))/(A*dz))*(C(n,j_£)))
- ((G1-G0)/dz) + ((D2-(2%D1)+D0)/(dz"2)) +

((Qf (n) *Cf(n))/(A*dz)));

%Para a primeira camada do underflow:
D1=IntD(C(n,N+3),Cc,delta_C,Di);
DO=IntD(C(n,N+2),Cc,delta_C,Di);

G1=Go(C(n,N+2),C(n,N+3) ,C_m,v_inf,c);

C(n+1,N+3)= C(n,N+3) + dt*(((-Qu(n)/(A*dz))*(C(n,N+3)-C(n,N+2)))
+ (G1/dz) - ((D1-D0)/(dz"2)));

%Para a dltima camada:

C(n+1,N+4)= C(n,N+4) + dt*((-Qu(n)/(A*dz))*(C(n,N+4)-C(n,N+3)));
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J%Para camadas dentro do espessador, mas na zona de clarificacgédo:
for j=3:(j_f-1)

D2=IntD(C(n, j+1),Cc,delta_C,Di);
D1=IntD(C(n, j),Cc,delta_C,Di);
DO=IntD(C(n,j-1),Cc,delta_C,Di);

G1=Go(C(n,j),C(n,j+1),C_m,v_inf,c);
G0=Go(C(n,j-1),C(n,j),C_m,v_inf,c);

C(n+1,j)= C(n,j) + dt*x(((Qe(n)/(Axdz))*(C(n,j+1)-C(n,j)))
- ((G1-G0)/dz) + ((D2-(2*D1)+D0)/(dz"2)));

end

%» Para as camadas na zona de espessamento
for j=(j_£f+1):(N+2)

D2=IntD(C(n,j+1),Cc,delta_C,Di);
D1=IntD(C(n,j),Cc,delta_C,Di);
DO=IntD(C(n,j-1),Cc,delta_C,Di);
G1=Go(C(n,j),C(n,j+1),C_m,v_inf,c);
G0=Go(C(n,j-1),C(n,j),C_m,v_inf,c);

C(n+1,j)= C(n,j) + dt*x(((-Qu(n)/(A*dz))*(C(n,j)-C(n,j-1)))
- ((G1-G0)/dz) + ((D2-(2*D1)+D0)/(dz"2)));

end

C_final (n+1)=C(n+1,N+3);
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