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Abstract: The imminent demand to apply multivariable control techniques in processes of continuous
thickening is due to numerous undesirable situations in ore treatment plants. This work presents results
of a DMC (Dynamic Matrix Control) MIMO (Multiple Input — Multiple Output) controller compared
to a PI controller, where the controlled variables are the density in the underflow and the interface level
while the manipulated variables are the underflow flux and flocculant dosage. The nonlinear model is
validated with real data from an iron ore thickener of a Vale S.A. mineral processing plant. It is possible
to notice a better performance for the DMC controller as shown by the Integral Absolute Error index
(IAE), which is used to evaluate the performance of the controllers.

Resumo: A iminente necessidade de aplicar técnicas de controle multivaridvel em processos de
espessamento continuo se dd devido ao fato de encontrar-se intimeras situa¢des indesejadas em plantas
de tratamento de minério. No presente trabalho sio apresentados os resultados de um Controle por Matriz
Dinamica (DMC, do inglés Dynamic Matrix Control) Miiltiplas Entradas Multiplas Saidas (MIMO, do
inglés Multiple Input Multiple Output) em comparagdo com um controlador Proporcional-Integral (PI),
em que as varidveis controladas sdo a densidade na descarga e a altura da interface, enquanto que as
varidveis manipuladas sdo a vazao na descarga e a dosagem de floculante. O modelo ndo linear € validado
com dados reais de um espessador de minério de ferro encontrado em uma usina de beneficiamento
mineral da Vale S.A. Utiliza-se o indice da Integral do Erro Absoluto (IAE) para avaliar o desempenho
dos controladores, sendo possivel observar um melhor desempenho para o controlador DMC.
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1. INTRODUCAO

O processo de espessamento continuo € uma técnica ampla-
mente utilizada em plantas industriais de minera¢do, uma vez
que a maioria das plantas de beneficiamento mineral utilizam
de recursos hidricos no processo (Luz et al., 2010). O método
consiste na sedimentacdo do material particulado por meio de
separagdo solido-liquido a partir de espessadores, tanques que
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recebem uma polpa com alto volume de dgua e entregam um
adensado pela descarga, posicionada na parte inferior do equi-
pamento.

Os espessadores, de acordo com Luz et al. (2010), sdo fre-
quentemente utilizados: (I) na obten¢do de material com altas
concentragdes para processos posteriores (espessador de con-
centrado); (II) transporte e descarte mais eficaz (espessadores
de rejeito); (III) recuperacdo de dgua para reutilizagdo industrial
e (IV) recuperagio de solidos. A eficiéncia de um espessador
estd intimamente ligada a sua capacidade de produzir o liquido
clarificado, que é geralmente reutilizado nas plantas de benefi-
ciamento mineral, e pela producdo do material espessado com
elevada concentra¢do de sélidos, em tempo habil para o bom
funcionamento da cadeia de processamento do minério. Um
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importante insumo em usinas de beneficiamento mineral sdo
os floculantes, pois reduzem o tempo de sedimentacdo das par-
ticulas sélidas e, aliados as crescentes mudangas tecnoldgicas,
inovacdes dos espessadores e avancos de pesquisas no campo
da quimica de floculantes, promovem a operagao eficiente dos
equipamentos espessantes (Jewell et al., 2002).

Geralmente, nas malhas de controle de um espessador, a polpa
adensada € mantida em determinada concentrag@o de sélidos,
utilizando-se a vazdo na descarga como varidvel manipulada
(Betancourt et al., 2014). Um aumento da densidade favorece
a reducdo na quantidade de dgua bombeada que retorna a
planta industrial e, consequentemente, aumenta-se a eficiéncia
energética dada pela reducdo da energia consumida do sistema
de bombeamento (Gunson et al., 2012). Além disso, € possivel
reutilizar uma maior quantidade de dgua no processo, o que
torna viavel e promissor do ponto de vista ambiental.

Para a adicdo de floculante, Betancourt et al. (2014) classifica
essa variavel como independente, podendo ser ajustada para
fins de controle, atuando diretamente no nivel da interface de
sedimentos. Em vista disso, é de suma importancia que o nivel
de sedimentos seja mantido em um valor desejado, dado que
h4 limitagdes mecanicas no rastelo (rake) do espessador e essa
altura, se mantida relativamente préxima ao fundo do tanque,
previne futuras falhas no equipamento, além de contribuir para
reducdo de sélidos no transbordo (Betancourt et al., 2014). A
concentragdo e a vazdo adicionadas a alimentagdo sdo tratadas
como varidveis dependentes e relevantes ao processo, porém,
ndo sdo manipuldveis, pois antecedem toda a operacdo de
sedimentacao.

Neste artigo, s@o aplicados dois sistemas de controle a um
simulador de espessador validado por dados de uma planta
real: (1) DMC MIMO; e (2) PI. O texto estd organizado da
seguinte forma: na Secdo 2 é detalhado o processo de espessa-
mento e a revisdo bibliogréfica; na Secado 3, apresenta-se o mo-
delo matemdtico de Betancourt et al. (2014) para espessadores
considerando-se a adi¢do de floculante; na Secdo 4, mostra-se
a formulacdo e os fundamentos do DMC para sistemas mul-
tivariaveis; simulacdes e resultados da aplicagdao dos métodos
de controle e seus respectivos desempenhos, assim como a
validacdo do modelo, sdo descritos na Se¢do 5 e, por fim, na
Secdo 6 apresenta-se a conclusdo deste trabalho.

2. O PROCESSO DE ESPESSAMENTO

O uso de recursos hidricos em usinas de tratamento de minérios
demandam o emprego de etapas de separagao sélido-liquido no
processo (Wills e Finch, 2015). A polpa, proveniente de etapas
de concentragdo, chega a primeira etapa de desaguamento com
alto volume de 4gua.

O espessador entrega, por meio de sedimentagdo, uma polpa
com percentual de s6lidos elevado as etapas subsequentes. Se a
polpa for de concentrado de minério, ela passa por mais etapas
de separacdo sdlido-liquido — a filtragem e a secagem — de
modo que custos sejam reduzidos com o transporte do pro-
duto. Nesse caso, é importante que a polpa adensada apresente
um percentual de sélidos homogéneo para todo o periodo de
funcionamento do equipamento, uma vez que a eficiéncia da
filtragem depende disso (Luz et al., 2010). Quando a polpa
é de rejeito, material sem valor para o mercado, o objetivo
do espessador é reduzir a0 maximo o percentual de dgua na
polpa de saida, visto que, por uma questdo financeira, o rejeito

normalmente ndo passa por mais etapas de desaguamento. Com
isso, otimizar o processo de sedimentacdo em espessadores de
rejeito significa reduzir o volume nas barragens de rejeitos.
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Figura 1. Representagdo ilustrativa da estrutura de um espessa-
dor convencional.

Os espessadores operam de forma continua, produzindo uma
descarga adensada e um efluente com baixa presenca de par-
ticulas sélidas (Betancourt et al., 2014). A estrutura tipica de
um espessador convencional é apresentada na Figura 1, bem
como as varidveis importantes do equipamento, as quais siao
detalhadas na Tabela 1. O fundo do equipamento possui uma
inclinacdo e sdo usados os rakes, ou mecanismo de raspagem,
para que a polpa adensada seja direcionada a descarga. Além
disso, a alimenta¢do do equipamento € realizada por meio do
feedwell, local em que ¢ feita a adi¢do de floculante a polpa
de entrada. O floculante € amplamente utilizado e tem o papel
de formar flocos para que a velocidade de sedimentacdo das
particulas sélidas aumente (Hogg, 2013).

Tabela 1. Varidveis Medidas no Espessador

n®  Sigla Nomenclatura

1 Oa Vazdo Volumétrica na Alimentagdo (m> /h)

2 O Concentragdo Volumétrica de Sélidos na Alimentagao [-]
3 cF Concentragio de Floculante na Alimentagio [g/ton]

4 — Torque do Rake (N.m)

5 Z. Nivel da Interface (m)

6 Or Vazdo Volumétrica no Sobrenadante (Efluente) (m? /h)
7 op Concentragdo Volumétrica de Sélidos na Descarga [-]
8 Op Vazao Volumétrica na Descarga m? /h)

Com respeito ao controle de espessadores, atualmente vdrias
abordagens sdo mencionadas na literatura cientifica. Por exem-
plo, em Magalhdes e Euzébio (2018b), baseando-se no trabalho
de Biirger et al. (2013), desenvolve-se um simulador de espes-
sador continuo associado a um sistema supervisorio que utiliza
controle fuzzy com o objetivo de limitar a concentragdo de
s6lidos, assim como a vazao na descarga, dentro de uma faixa
restrita de operacdo. De modo similar, em Santos et al. (1995),
desenvolve-se um controlador por ldgica fuzzy aplicado em uma
planta real em malha aberta. S3o manipuladas a dosagem de
floculante para o controle da turbidez no efluente e a vazao
na descarga para o controle da concentra¢do na descarga. Em
Magalhaes e Euzébio (2018a), projeta-se um DMC linear e um
DMC adaptativo para a concentracido de s6lidos na descarga,
alterando-se a velocidade da bomba na saida do espessador. Em
Tan et al. (2017), descreve-se o desenvolvimento de um contro-
lador preditivo baseado em modelo (MPC) para a concentragido
de sélidos, sujeito a restricdes com o objetivo de amenizar o alto
torque de inclinagdo do rake. Além disso, o modelo de torque



de inclinagdo ¢ validado com dados de plantas industriais e a
concentragdo de sélidos no espessante € estimado por meio de
filtros de Kalman. Em Zhang et al. (2016), apresenta-se um
controlador preditivo por modelo econdmico (EMPC) em um
espessador de cone profundo para o beneficiamento de carvao.
O controle proporcional — integral (PI), assim como um MPC,
também sdo abordados neste estudo a fim de se obter compa-
racdes de resultados para um melhor desempenho na taxa de
recuperacdo de d4gua por meio de simulagcdes dindmicas. Antes
de discutir-se as técnicas de controle aplicadas, € importante de-
talhar o modelo do espessador, descrito na se¢do subsequente.

3. O MODELO DO ESPESSADOR

Betancourt et al. (2014) desenvolve o seu modelo de espessado-
res baseando-se na teoria de Kynch (1952) para a sedimentacao
continua de suspensdes ideais (Concha, 2014). O espessador
idealizado tem a forma cilindrica, sendo modelado unidimensi-
onalmente, como mostrado na Figura 2.
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Figura 2. Modelo unidimensional de um espessador cilindrico.
Fonte: Adaptado de Betancourt et al. (2014).

As vazdes e concentracdes volumétricas sdo representas por
Q(.) e (1)(.) e os indices A, D, e E sdo utilizados para descrever,
respectivamente, a alimentacdo, a descarga e o sobrenadante
(efluente). Além disso, admite-se a seguinte relagcdo Q4 = Qp +
Qf. Com isso, 0 modelo matematico € expresso resumidamente
pelas duas equagdes diferenciais parciais ndo lineares, dadas
por (5) e (6), em que

e otermo S é a drea da secdo transversal;
e Y é um escalar e indica se z é um nivel dentro (Y= 1) ou
fora (Y = 0) do espessador;
e 0 é afungéo delta de Dirac, que modela a alimentagdo em
7=0;
e F ¢é o fluxo de entrada e saida no tanque, dado por
—Qr(1)9/S, se  z<0
kvons(¢)¢ — Qr(1)9/S, se 0 <z<H
kvps(0)9 +Op(t)9/S, se H<z<B
Op(t)9/S, se z>B,

em que Uy, (@) é a velocidade de sedimentagdo retardada,
computada fazendo-se
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Figura 3. Curva relacional entre concentracido de floculante na
alimentagdo e velocidade de sedimentacio. Fonte: Adap-
tado de Betancourt et al. (2014).

cujo efeito retardante ¢ modelado por

V(g)=(1—-9¢)" @)

com ngz > 1 e ngz = 12,62 para o modelo desenvolvido;

e D(¢) é dada por D(¢) = 0¢ d(s)ds, em que d é definida

como a fungdo de modelagem da compressao dos sélidos
em altas concentracdes. A expressdo para d é

d(‘P) _ vhs(¢)6é(¢) ,

(Ps —py)g
com o, sendo a derivada de o, ou fungdo de tensdo efetiva
dos sélidos, dada por

o.(0) = {

em que o e B sdo parAmetros ajustados e ¢. é a con-
centragdo critica, sendo que, no modelo desenvolvido, sdo
fixados em 5,35 Pa, 16,78 e 0,23, respectivamente;

e A adicdo de floculante é modelada pelo termo adimensi-
onal k, em (1), cuja variacdo no tempo na alimentacdo é
descrita pelo termo ks = k4 () € [0,1];

e Em (5) e (6), tem-se w, uma quantidade conservativa que
descreve a concentracdo local de particulas sélidas que
carregam a propriedade k consigo, dado por w(z,t) :=
k(z,t)9(z,t), tendo-se, portanto, uma equago para a va-
riacdo na profundidade e no tempo de k(z,t).

3

0, para ¢ < ¢,

aeﬁ¢, para ¢ > @, @)

O termo k pode ser convertido em concentracdo de floculante
adicionado a alimentag@o que, por sua vez, tem a relacdo apre-
sentada na curva da Figura 3 com a velocidade de sedimen-
tacdo. Na auséncia de floculante, a velocidade de sedimenta-
¢a0 das particulas assume valor minimo (V). A medida que
aumenta-se a concentracdo de floculante, Vs, (c) varia positi-
vamente até atingir Vy,ee em cp = 5. Com cp > 3", Viea(c)
tende a diminuir devido ao excesso de floculante. Supde-se que

! . . .
k =1 quando cp = ¢, Partindo-se de valores experimentais,

utiliza-se Vygr = 12,21 x 107* m/s e Vi = 4,6 x 1074 m/s
para o espessador da Vale S.A..

A solucdo numérica das EDP (5) e (6) € realizada por meio
de um método que consiste em dois passos eulerianos que usa
um operador para separar as parcelas lineares e ndo lineares
dos fluxos, como apresentado em Betancourt et al. (2014). Para
a integracdo numérica da fungdo d(¢), apresentada em (3),
utiliza-se o método trapezoidal (Biirger et al., 2013). Além
disso, para a determinag@o do passo de tempo At, necessdrio
para a resolucdo numérica de (5) e (6), que depende de um
passo de profundidade Az escolhido e das condi¢des de conver-
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géncia (CFL conditions), emprega-se o método de discretizacio

proposto em Betancourt et al. (2014).

4. CONTROLE POR MATRIZ DINAMICA (DMC) PARA
SISTEMAS MULTIVARIAVEIS

A maioria das plantas industriais possui muitas varidveis que
precisam ser controladas (saidas) e muitas varidveis que preci-
sam ser manipuladas (entradas). Por esse motivo, o DMC é um
sucesso na industria devido a sua grande capacidade de lidar
com processos multivaridveis (Camacho e Alba, 2013). O DMC
¢ caracterizado pelo uso de um modelo de resposta ao degrau do
processo linearizado e a minimiza¢do de uma fung@o objetivo
quadrética em um horizonte de predicdo para calcular as agdes
de controle futuras.

Para o DMC, os modelos lineares de resposta ao degrau podem
ser generalizados para lidar com processos multivaridveis de n,,
entradas e sdo representados da seguinte forma,

ny, Ny

yi) =Y Y ¢/ Au(t i), @)
k=1i=1

em que y;(r) é a j-ésima saida do processo, gi-” € a resposta

da saida j ao degrau na entrada k, Auy € a k-ésima entrada do

processo e N € o nimero de amostras em que a resposta ao

degrau na entrada k atinge o seu estado estaciondrio. Sabendo
que a predi¢@o ao longo do tempo € dada por

I

yirun= Y

i=p—m+1

gidu(t+pu—i)+ft+u), (8

com u =12,...,p, em que f(t+ i) é a resposta livre do
sistema, isto é, a parcela independente das acdes de controle
futuras, p e m sdo, respectivamente, os horizontes de predicdo
e de controle. Note que (8) pode ser generalizada para sistemas
lineares MIMO n,, X n, utilizando o principio da superposicdo
na obtengdo das n, safdas preditas provocadas pelas n, entradas
do sistema. Isso pode ser observado por meio do vetor de saidas
preditas definido por

§=D+1), ..y +plt),. .y, + 1),
oy (0] 9)
Do mesmo modo, os vetores dos futuros sinais de controle e da
resposta livre podem, respectivamente, ser definidos como
Au = [Aui(t),....,Au  (t +m—1),... Auy, (2),...,
st (tFm =17, (10)

f=[filt+1t),... . it +plt), . Jo (t 1), .,
S (Pl A

Ressalta-se que a resposta livre independe das a¢cdes de controle
futuras, porém, é dependente dos valores passados de y; assim
como das a¢des de controle passadas. A dinamica total do pro-
cesso ¢ descrita pela matriz G, que é composta por submatrizes
G;j que relacionam a i-ésima resposta ao degrau correspondente
a j-ésima entrada.

d
ot + jZF(¢7k7Za[) = 872 <Y(Z)

d
o) = 5 (105

w(z,t) D(9) | Oalt)9alt)
S an)) O )
2
w(z,t) aD(¢))+QA(t?S,WA(I>5(Z)- ©)

A lei de controle € obtida a partir da minimizagdo da funcdo de
custo, dada por

J=(F—w)'R(§—w)+Au'QAu, (12)
em que R e Q sdo matrizes definidas positivas para ponderacao
nos incrementos do sinal de controle e do erro no segmento de
referéncia de dimensoes 2n,, x 2n, € 2n, X 2n,, respectivamente.
Ainda, tem-se que a sequéncia de referéncias futuras, w, € dada
por

w=[wi(t+1),...wi(t+p),... . wp (t+1),...,

ce Wy (2 +p)'. (13)
Neste trabalho néo é considerada nenhuma restri¢io, portanto, a
solucdo analitica matricial para a fungdo custo matricial descrita
por (12), é dada pela lei de controle

Au= (G"RG+Q)'G"R(w—1). (14)
O incremento de controle é calculado multiplicando-se a pri-

meira linha de (GTRG + Q)~'G”R e a diferenga entre o set-
point e a resposta livre dada em (14).

5. RESULTADOS

Os resultados do trabalho s@o subdivididos em dois topicos.
O primeiro deles consiste na etapa de validacio do modelo
matematico de espessadores descrito na Se¢do 3, em que é feita
a parametriza¢do do modelo para o espessador de concentrado
de minério de ferro presente em planta da Vale S.A., em
Carajas (PA). Em seguida, sdo apresentados os resultados da
aplicacdo das distintas técnicas de controle para a densidade na
descarga e para a altura da interface no espessador.

O espessador da Vale S.A. tem 35 m de didmetro e 7 m de altura,
com o poc¢o de alimentacido submerso a 2 m de profundidade.
O histérico de densidade e vazdo sdo obtidos para a descarga,
mas ndo sdo mensurados na alimentagdo e no transbordo, o que
dificulta a realizagdo do balanco de massas do equipamento
e faz com que se utilize valores constantes na alimentagdo
(Qa = 800 ton/h e ¢a = 1,64 g/cm®), provenientes de testes
de sedimentacdo. A densidade dos s6lidos € considerada cons-
tante e igual a p; = 4,7 g/cm>, bem como a concentragio de
floculante adicionada c(t) = 15 g/ton, com ¢ = 20 g/ton
(dos testes de sedimentagdo).

5.1 Validagdo do Modelo

Para iniciar a simulac¢do, emprega-se o procedimento apresen-
tado em Betancourt et al. (2014) para levantamento do per-
fil inicial de densidade ao longo do espessador. Na Figura 4,
apresenta-se o perfil de densidade inicial usado para a simula-
¢do dinamica do espessador modelado. Por limita¢des praticas,
ndo € possivel verificar se o perfil encontrado corresponde ao
perfil de densidade do espessador real no instante inicial.

A validagdo do modelo é realizada com a selecdo de duas
janelas de tempo dos dados disponibilizados. Com uma delas, a
janela 1, ajusta-se os pardmetros do modelo, conforme apresen-
tado na secdo 3. Na outra, janela 2, verifica-se a possibilidade
de sobreparametrizacao. Os sinais de excitacao do sistema sao
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Figura 4. Perfil de densidade inicial para as simulacdes do
modelo do espessador.

a vazdo na descarga e a dosagem de floculante, sendo o dltimo
constante e igual a 15 g/ron para todo o intervalo de tempo, o
que dificulta a validacdo da dindmica do floculante. Os sinais de
vazdo na descarga sdo gerados por um controlador presente na
planta e tem comportamento similar a sinais pseudoaleatdrios.

Realiza-se uma andlise comparativa entre os sinais de saida do
modelo e do espessador real, ressaltando-se que s6 é possivel
comparar e, portanto, validar a densidade na descarga, uma vez
que ha uma incompatibilidade de defini¢do entre os sinais de
altura da interface medidos e altura da interface do modelo de-
senvolvido. Para Betancourt et al. (2014), altura da interface € a
posicdo em que ha a transi¢do entre as regides de espessamento
e compactagdo, enquanto os dados obtidos apresentam a altura
em que hd a transicdo entre a zona de clarificagc@o e a zona de
espessamento.
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Figura 5. Sinais de densidade na descarga para (a) janela 1 e (b)
janela 2.

Na Figura 5, apresentam-se os sinais de densidade na descarga
para os dois intervalos de tempo. Com o intuito de mensurar a
qualidade do modelo sdo utilizadas as métricas Mean Squared
Error MSE), Root Mean Squared Error (RMSE) e Normalized
Root Mean Squared Error (NRMSE) para as duas janelas de
tempo (Tabela 2). Avaliando-se os valores obtidos das métricas
com a observagdo visual dos sinais de densidade, conclui-se
que o modelo pode ser utilizado para o projeto de controladores
para o sistema real, uma vez que todas as métricas apresentaram

valores pequenos para as duas janelas de tempo. Além disso,
percebe-se que as curvas, conforme mostrado na Figura 5,
possuem o0 mesmo comportamento dindmico, com o0 maior erro
absoluto igual a 0,0708 g/cm? em t = 16h06min para a janela 1
€ 0,0898 g/cm® em t = 20h46min para a janela 2. Note também
que ndo existem evidéncias de que ocorre sobreparametrizacio
significativa dados os valores apresentados na Tabela 2 para os
dados de validacdo (janela 2). Apresenta-se, ainda, o perfil de
densidade e a altura da interface no espessador para a janela de
tempo 1 na Figura 6, podendo-se perceber que hd um actimulo
de sélidos no espessador no periodo de tempo analisado.

Tabela 2. Métricas de avaliacdo do modelo.

MSE RMSE  NRMSE
Intervalo | 648 x 102 0,0255  0,2044
Intervalo2  20x 1074 0,045 0,248

N
N o

Densidade [g/cm?]
&n

Altura da Interface [m]

46 I I I I
0 5 10 15 20

Tempo [h]

(b)

Figura 6. (a) Perfil de densidade no espessador e (b) sinal de
altura da interface para a janela de tempo 1.

5.2 Implementagdo dos Controladores DMC MIMO e Pl
Descentralizado

Neste topico, € apresentada a aplicagdo de duas metodolo-
gias de controle de processo de espessamento continuo, sendo
dois controladores PI descentralizados e um controlador DMC
MIMO. O cenério de simulacdo proposto é ensaiado por um
periodo de 650 4. O processo e os controladores sdo simulados
por algoritmos no programa MATLAB. O indice IAE (Integral
of Absolute Error), que é dado por

N
IAE = Y le(k),
k=0

sendo N o niimero total de amostras da simulag¢do e e o erro
entre a respectiva referéncia e a saida do processo, ¢ utilizado
para avaliar o desempenho dos controladores sintetizados neste
trabalho.

s5)



Primeiramente, para a implementacdo do controlador DMC
MIMO, realizou-se a identifica¢do do sistema multivaridvel por
meio do método da curva de rea¢do nos pontos de operagdo em
torno de 2,18 g/cm? para a densidade na descarga e 6,08 m para
a altura da interface de compactacao com os respectivos valores
nas varidveis de entrada do sistema de 250 m> /h na vazio da
descarga e 6,704 g/ton na dosagem de floculante. Isso pode ser
visualizado na seguinte matriz de fun¢des de transferéncia

~1,969  0,132¢537x10%
|:Y1 (s)}_ 19500s + 1 43762s + 1 |:U1 (s)] 16)
s Us(s)|’
2(s) —12,0056587%10% 3 608 2(s)

157365+ 1 307925+ 1

em que as varidveis manipuladas Uj(s) e U(s) sdo a vazdo
na descarga e a dosagem de floculante, respectivamente. As
varidveis controladas Y/ (s) e Y»(s) sdo a densidade na descarga
e a altura da interface de compactacao, respectivamente.

Na Tabela 3, s@o apresentados os pardmetros de sintonia do
controlador DMC MIMO.

Tabela 3. Parametros de sintonia DMC MIMO.

Pardmetros Yi(s) Ya(s)
Horizontes de Predicdo (p) 9 9
Horizontes de Controle (m) 3 3
Ponderacdo do Incremento de Controle (R) 5 450
Ponderacao do Erro Predito (Q) 1 1
Periodo de Amostragem (7) 10 s 10 s

Em seguida, os controladores PI foram projetados em uma
estrutura de controle descentralizada utilizando as func¢des de
transferéncia de primeira ordem da diagonal principal G1;(s) e
G2 (s) apresentadas em (16). A sintonia dos controladores PI
escolhida para o trabalho foi o IMC (Internal Model Control)
proposto por Rivera et al. (1986), cujos pardmetros podem ser
visualizados na Tabela 4.

Tabela 4. Ganhos do controlador PI.

Ganhos K, T: A
Densidade na descarga 1,5 19500 66023
Nivel na interface 0,05 30792 23613

Conforme a Tabela 4, a lei de controle do PI discreto com
integracdo trapezoidal é dada por

K,T; | e(0)+e(k) "
5 +i;e(z), (17)

u(k) = Kpe(k) +
T;
em que Ty é o tempo de amostragem. Ressalta-se que A, na
Tabela 4, é o pardmetro de sintonia do método IMC que define
o quio rapido se deseja que a saida do processo acompanhe o
setpoint. Quanto maior o pardmetro A mais lenta é a resposta.

Nas Figuras 7 e 8, apresenta-se um comparativo entre as simu-
lacdes para a avaliag@o do desempenho de ambos os controlado-
res. No cendrio proposto, foi atingido o estado estaciondrio nos
pontos de operagio em aproximadamente 2,18 g/cm> e 6,08 m
para a densidade na descarga e o nivel da interface, respectiva-
mente. Depois de atingido o regime permanente, foram fecha-
das as malhas do sistema densidade e vazao, assim como o nivel
da interface e a dosagem de floculante, em aproximadamente
250 h. Ambos os controladores foram operados com setpoints
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Figura 7. Malha de controle para a densidade na descarga (a) e
a vazao na descarga (b).
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Figura 8. Malha de Controle para a altura da zona de compac-
tacdo (a) e a dosagem de floculante (b).

semelhantes, uma vez que um dos objetivos deste trabalho € a
comparagdo dos métodos.

Para a andlise, o experimento foi dividido em dois setpoints
distintos. O primeiro setpoint efetua o rastreamento no nivel
da interface em 6,28 m, no instante igual a 300 4. Os contro-
ladores alcancam, nesse intervalo, o objetivo com auséncia de
sobressinal, porém, o controlador PI teve um tempo de resposta
aproximado de 50,2 & ao passo que o controlador DMC atinge o



mesmo resultado em 53,8 4. Na Figura 7, é possivel visualizar o
distirbio na malha da densidade e vazdo na descarga no instante
300 h provocado pela alteragdo no setpoint da malha do nivel
da interface e dosagem de floculante.

O segundo setpoint ocorre na densidade na descarga em
221g/ cm?, no instante 450 h. A resposta do controlador DMC
é suavemente acomodada a partir do instante 454,6 h, j4 o valor
maximo de densidade correspondeu a 2,217 g/cm? e o valor mi-
nimo foi de 2,209 g/cm?®. Em contrapartida, para o controlador
PI, a transicdo do regime transitdrio para o permanente ocorre
logo ap6s o instante 464,7 h, seu valor de densidade miximo
e minimo foi de 2,213 g/ cn® e 2,208 g/ cni’, respectivamente.
O disturbio provocado pela variagdo do setpoint na densidade
na descarga pode ser observado na malha de altura da interface
e de dosagem de floculante (Figura 8) no instante 450 &, em
ambas as simula¢des dos controladores tem-se uma queda para
altura da interface de apenas 0,38 m, porém com uma acomo-
dagdo em 527,7 h para o DMC e 537,1 h para o PL.

Nota-se pela Tabela 5, na qual apresenta-se o critério de de-
sempenho IAE para os controladores, que o erro acumulado
para a densidade na descarga do controlador PI apresenta uma
variacao percentual de aumento de 48,3% em relagdo ao DMC.
No que se refere ao nivel da interface do controlador PI, o erro
acumulado é 2,7% maior em contraste com DMC. Portanto,
conforme exibido pelo IAE, o controlador DMC apresentou
um melhor desempenho para as duas malhas de controle do
espessador.

Tabela 5. Indice de desempenho IAE.

DMC PI Diferenca (%)
Densidade na descarga 5.8 8,6 48,3
Nivel da interface 2703,0 27759 2,7

Contudo, é possivel observar um acréscimo maior de floculante
ao sistema para o DMC nas acomodacgdes alcancadas. Essa
diferenca é compensada por uma menor saida de vazdo na
descarga, como pode ser observado na Figura 7(b). Com isso,
pode-se perceber que o controlador PI apresenta, para o cendrio
estudado, uma maior economia do insumo floculante.

6. CONCLUSAO

Este trabalho abordou o desenvolvimento e a aplicagdo de
um controlador DMC multivaridvel e dois controladores PI
descentralizados a uma simulac¢do de espessador cilindrico. O
modelo proposto do equipamento foi baseado em Betancourt
et al. (2014), no qual os parametros fisicos foram validados
mediante o uso de dados reais de um espessador de minério
de ferro presente em uma planta da Vale S.A., localizada em
Carajas (PA). O modelo desenvolvido possibilitou explorar as
deficiéncias acerca dos espessadores em plantas de tratamento
de minério, pois, em situacdes ndo Gtimas, isso pode compro-
meter a eficiéncia das plantas de processamento mineral. Desse
modo, com a presenca dos controladores, notou-se a capacidade
do espessador de entregar um material com um adensado e
nivel da interface satisfatério, mantendo uma maior qualidade
para processos posteriores, além de ter-se maior controle para
prevencdo de futuros problemas na estrutura, por exemplo, evi-
tando situacdes em que haja polpas com altas densidades na
parte inferior do espessador que podem danificar o rake.

O experimento dos controladores demonstrou um melhor de-
sempenho do DMC MIMO de acordo com o critério de desem-

penho IAE, tanto para a malha da densidade na descarga quanto
no nivel da interface. Porém, ambos os controladores alcanga-
ram um bom desempenho no controle, com auséncia de oscila-
¢do e pequeno sobressinal em torno do sefpoint. Em trabalhos
futuros, deseja-se aprimorar o modelo de espessadores levando
em conta a geometria cilindrico-conica do equipamento, além
de validar-se o modelo com dados de operacdo mais consisten-
tes de espessadores da Vale S.A.. Embora consistente, 0 modelo
apresenta limita¢des considerdveis que podem fazer com que a
aplicacdo de controladores robustos seja necessaria.
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