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Abstract— The dewatering of iron ore slurry is a process that presents many couplings between its key
process variables. Variations on the inlet flow in the thickener have a direct influence on its outlet flow and solids
concentration. In its turn, those variables affect buffer tanks levels, holding tanks levels and the filtering operation
efficiency. Such couplings are difficult to be controlled by SISO regulatory control loops since those loops are
not capable of guaranteeing optimum global performance to the operation by itself. In this paper, we projected
a multivariable fuzzy controller for an iron ore pulp dewatering plant in VALE S.A in Serra Norte, Carajds -
Brazil. Many tons of pulp are lost every year due to overflow in holding tanks, caused by fails in disk filters that
cannot be properly compensated by the regulatory loops on the plant. The proposed controller acts as a top
layer and compensates flow fluctuations by buffering pulp in three buffer tanks and manipulating the underflow
in the thickener. For the validation of the proposed controller, a dynamic model of the process was created and
two scenarios were considered. The first scenario, called Fuzzy 1, allowed a more restrict level variation range in
the holding tank.The second scenario, named Fuzzy 2, allowed a wider range of level variation. Both controllers
were capable of extending the operation time under fault conditions, obtaining gains of 202 minutes in Fuzzy 1
and 199 minutes in Fuzzy 2, which means production gains of 3825 m? and 3768 m?3 of processed pulp. The
project methodology allowed a holistic view of the process, resulting in more accurate control actions and all
control restrictions were satisfied.

Keywords— Multivariable Fuzzy Controller, Dewatering, Mineral Processing, Dynamic Model.

Resumo— O desaguamento de polpa de minério de ferro é um processo que apresenta muitas relagoes de
acoplamento entre suas varidveis chave de processo. Variacbes na vazao de entrada do espessador influenciam
diretamente na sua vazao de saida e concentracdo de sélidos. Estas varidveis, por sua vez, tém efeitos sobre o
nivel de tanques pulmao e de armazenamento, além de influenciarem na eficiéncia da etapa de filtragem. As
relagoes de acoplamento sao dificeis de serem controladas por malhas regulatérias SISO, visto que estas malhas
nao conseguem garantir um desempenho étimo global quando utilizadas de forma isolada. Neste trabalho, um
controlador Fuzzy multivaridvel foi projetado para uma planta de desaguamento de minério de ferro da VALE S.A
em Serra Norte de Carajas, Brasil. Muitas toneladas de polpa sao perdidas anualmente devido a falhas em filtros
a disco que nado sdo compensadas adequadamente por malhas regulatérias presentes na planta. O controlador
proposto atua como uma camada superior e compensa flutuagoes de vazido por meio do armazenamento de polpa
em trés tanques pulméo além de manipular a vazao do underflow do espessador. Para validagdo do controlador
proposto, um modelo dindmico do processo foi criado e dois cenérios foram considerados. O primeiro cendrio,
chamado de Fuzzy 1, permitiu uma variagdo de nivel mais restrita no tanque de armazenamento. O segundo
cenario, chamado de Fuzzy 2, permitiu uma variagdo mais ampla de nivel neste tanque. Os dois controladores
foram capazes de estender o tempo de operagao sob condigoes de falhas nos filtros, obtendo ganhos de 202 minutos
para o Fuzzy 1 e 199 minutos para o Fuzzy 2, o que significa ganhos de produtividade de 3825 m3 e 3768 m3 de
polpa processada. A metodologia de projeto possibilitou ver o processo de forma holistica, resultando em agoes
de controle mais assertivas onde todas restri¢des de controle foram atendidas.

Palavras-chave— Controlador Fuzzy Multivaridvel, Desaguamento, Processamento Mineral, Modelo Dina-
mico.

1 Introducgao
de acoplamento existentes.

de forma isolada, sem levar em conta as relagoes

Na operacao de plantas industriais, tais como
plantas de beneficiamento mineral, diversas var-
idveis de processo possuem fortes correlagoes en-
tre si, o que torna complexa e desafiadora a tarefa
de controle destes processos. Apesar da existéncia
destas relagoes de acoplamento, observa-se que na
maior parte dos casos a utilizagao de malhas reg-
ulatérias SISO ainda é predominante (Olivier e
Craig, 2017). Malhas SISO controlam as operagoes

O processo de desaguamento de minério de
ferro, presente em um concentrador da VALE S.A
em Serra Norte de Carajas, Brasil, apresenta di-
versas relagoes de acoplamento. Este processo
é constituido por etapas de espessamento, ar-
mazenamento e transporte de polpa e filtragem.
Na etapa de espessamento, variacoes na vazao de
entrada do espessador influenciam diretamente na



sua vazao de saida e concentracao de sélidos. Es-
tas variaveis, por sua vez, tém efeitos sobre o nivel
de tanques pulmao e de armazenamento, além de
influenciarem na eficiéncia da etapa de filtragem.
O processo atual é controlado por malhas reg-
ulatérias SISO. Deste modo, quando distirbios
sao introduzidos no sistema, causados por exem-
plo pela falha de uma unidade de filtragem, as
malhas regulatérias sao incapazes de atuarem de
forma satisfatéria e acomodarem os efeitos desta
falha, podendo causar perdas de produto devido
ao transbordo dos tanques de armazenamento.

Técnicas de controle avangado multivariavel
servem como uma solugdo para sistemas com
acoplamento de varidveis e controlados por mal-
has regulatérias. A insercdo de uma camada de
controle superior, capaz de coordenar as malhas
regulatorias, garante ao controlador a capacidade
de ler e escrever nas principais varidveis do pro-
cesso, gerando agoes de controle mais assertivas,
capazes de atenderem & todas restri¢cbes de cont-
role. Em Duarte et al. (1999), cinco estratégias de
controle multivaridvel sao testadas em uma planta
de moagem. Ao final do trabalho, uma breve
andlise de impacto econémico é feita, indicando
ganhos que comprovam a ideia de que algoritmos
de controle multivaridvel melhoram de forma sub-
stancial a operacao de uma planta de moagem,
devido a reducgao de acoplamento entre variaveis.

O wuso de controladores Fuzzy multivar-
iavel tem sido utilizado com sucesso na indus-
tria. Em Chai et al. (2014), um controle inteligente
com chaveamento foi aplicado em um espessador
de uma planta de concentracao de minério de
ferro, localizada na China. O controlador mul-
tivaridavel que combina controle fuzzy e outras es-
tratégias, foi utilizado para regular a vazao e con-
centracao de sélidos no underflow, que possuem
uma relagdo de acoplamento em cascata forte-
mente nao linear. Os resultados obtidos mostram
que todas varidveis controladas foram mantidas
dentro de seus limites operacionais mesmo na pre-
senca de disturbios na vazao de entrada do es-
pessador. Além disso, um produto de maior teor
foi obtido na saida do processo. Em Zhao et al.
(2014), um controlador hibrido inteligente com-
posto por um controlador fuzzy e controladores
regulatérios foi aplicado em um processo de re-
moagem de minério de ferro. O controlador com-
posto por 3 entradas e 2 saidas foi capaz de manter
todas as varidveis controladas dentro das faixas
operacionais estabelecidas, obtendo ganhos de efi-
ciéncia na classificagdo e um produto moido de
melhor qualidade.

Este trabalho aborda o projeto e validagao
de um controlador Fuzzy multivariavel em uma
planta de desaguamento da VALE S.A, onde
toneladas de polpa de minério de ferro sao per-
didas anualmente devido a falhas em filtros a
disco. O controlador Fuzzy atua no setpoint de

nivel de um sistema de trés tanques pulmao, além
de atuar no setpoint de massa especifica do under-
flow de um espessador. O objetivo é compensar
flutuagoes de vazao por meio do armazenamento
de polpa no volume dos tanques pulmao além de
manipular a vazao do underflow do espessador de
forma indireta, atuando no seu setpoint de massa
especifica.

O uso do controlador proposto neste trabalho
mostra-se mais eficaz para o problema de controle
em questao se comparado a técnicas de sintonia
de controladores PID para tanques pulmao, como
propostas por Friedman et al. (1994) e Skogestad
(2006). Além de apresentarem as desvantagens
do uso isolado de malhas SISO discutidas anteri-
ormente, estas técnicas se adequam a casos onde
deseja-se evitar que flutuagoes de vazao na entrada
dos tanques se propaguem para o restante do pro-
cesso. Na planta de desaguamento, além destas
flutuagoes na entrada, deseja-se compensar flutu-
acoes que ocorrem apds os tanques pulmao, dev-
ido a falhas em filtros. O controlador proposto é
capaz de manipular o nivel dos tanques pulméao
na ocorréncia destas falhas, além de manipular a
vazao no underflow do espessador, resultando em
uma agao de controle mais abrangente. A agao
do controlador permite uma maior padronizagao
da operagao, visto que os setpoints sao regulados
pelo préprio controlador, reduzindo a necessidade
de interferéncia de operadores. Por atuar em di-
versas variaveis de forma coordenada, o tempo de
operacao da planta no caso da ocorréncia de falhas
é aumentado. Por fim, esta solugao nao necessita
gastos com novos ativos para funcionar, pois sao
utilizados recursos ja presentes na planta.

2 Desaguamento de Minério de Ferro

Os processos de classificacao e cominuigao exigem
o uso de grandes quantidades de agua. Como
exemplo, o processo em questao quando operado
em condicoes normais alimenta o espessador a
uma taxa de 1515 m3/h, composta por aproxi-
madamente 42,7% de dgua.

O processo de desaguamento remove a agua
do minério de ferro por dois motivos: facilitagao
no transporte do minério e reaproveitamento da
agua no processo. A etapa de desaguamento per-
tence a ultima das operagoes primarias de uma
planta de processamento mineral, chamada de
manuseio final do produto (Sbérbaro e Del Vil-
lar, 2010).

O circuito de desaguamento é composto por
duas etapas: espessamento e filtragem. Neste tra-
balho, como ilustrado na Figura 1, a polpa com
um teor médio de sélidos de 57,3% alimenta o es-
pessador (vazdo de alimentacdo, Q4). O espes-
sador realiza uma separagao sélido-liquido, pro-
duzindo dois produtos: um overflow clarificado
e um produto espessado, chamado de underflow
(Qr). Um controlador PID de massa especifica
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Figura 1: Processo de desaguamento.

mantém o teor de sélidos em 65%, por meio da
atuacao na velocidade de uma bomba centrifuga.
A polpa espessada é bombeada para trés tanques
pulmao com dimensdes iguais (TP, TPy e TP3).
Os tanques pulmao possuem malhas de controle
regulatorio de nivel. Em seguida, esta polpa é en-
viada por gravidade (vazdo Q) para dois tanques
de armazenamento do processo de filtragem, TA;
e TA;. TA; e TAs; bombeiam a polpa para 2 e 6
unidades de filtragem, respectivamente.

A unidade de filtragem é composta por dis-
cos com membranas semi-permeaveis. A cada
ciclo, uma pressao diferencial negativa é produ-
zida, forcando a passagem de polpa através desta
membrana, projetada para reter a grande maioria
dos sélidos e permitir a passagem da agua clari-
ficada (Gupta e Yan, 2016). O depdsito de soli-
dos na membrana aumenta, formando uma torta.
Apés a torta atingir uma espessura adequada, os
sélidos depositados sao removidos por meio da
aplicacao de uma pressao diferencial positiva na
membrana do disco. Ao fim do ciclo, dois produ-
tos sdo entregues: uma torta sélida (com 87,5%
de sdlidos) e o filtrado (dgua recuperada). Este
ciclo é representado na Figura 2.
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Figura 2: Diagrama esquemdtico de um filtro a
disco. Adaptado de Gupta e Yan (2016).

3 Problema de Controle

Nesta Segao sdo definidos os limites de operagao
considerados no problema de controle e sao feitas
andlises estdticas das principais varidveis contro-
ladas. O resultado destas anélises serve como base
para o desenvolvimento do controlador proposto.

8.1 Limites de Operacao

Devido as perdas de concentrado causadas por
transbordo no tanque TAs, um dos principais
objetivos de controle é manter o nivel Hpy
deste tanque dentro dos limites operacionais
(Hra,,, Hra,,,, ) acada instante de amostragem
T:

Hra,,, < Hra(T) < Hra,,,,- (1)
Neste trabalho foram consideradas uma faixa de
operagao mais restrita, com valores Hra, , =
45%, Hra,,,., = 55%, e uma faixa de operacao
mais ampla, com valores Hp 4 = 20%, Hr 4
= 80%.

Os niveis dos tanques pulmao Hrp também
devem ser mantidos dentro dos limites operacio-

nais (Hrp,,, . ,Hrp,,,.):

min max

Hrp,,, < Hrp(T) < Hrp,,,,- (2)
Neste caso, os limites definidos foram Hrp, . =
5%, Hra,,,., = 95%, de modo a ter disponivel
o maior volume de armazenamento possivel que
fosse capaz de absorver flutuagoes no processo du-
rante mais tempo.

Por fim, a massa especifica da polpa desa-
guada no espessador (p) deve operar dentro de

uma faixa definida (pmin, Prmaz):



Pmin S P(T) S Pmaz- (3)

A faixa de operacdo da massa especifica é
um parametro considerado critico para o pro-
cesso, pois além de influenciar diretamente no
desempenho da etapa de filtragem (Dahlstrom,
1978; Dahlstrom, 1985), uma massa especifica
muito elevada pode impactar negativamente o
desempenho e vida 1til de bombas, valvulas e
outros equipamentos. Deste modo, é deseja-
vel que a massa especifica se mantenha préxima
ao valor ideal para o processo durante o maior
tempo possivel, devendo ser manipulada apenas
em casos onde o nivel do tanque de armazena-
mento esteja préximo aos limites operacionais.
O valor p = 2063 kg/m?® (65,0% de sélidos) é
considerado ideal (operacional) para o processo
em questao, e os limiares considerados foram
Pmin= 1938 kg/m?> (61,4% de sélidos) € pmaez=
2267 kg/m? (70,9% de sélidos).

3.2 Andalise Estdtica do Nivel

Uma vez que um filtro falha, a bomba responséavel
por alimentar o respectivo equipamento é desli-
gada, resultando em um desbalanceamento entre
as vazoes de entrada (Qr) e saida (QF) no tanque
responsavel por alimentar o filtro. Com este des-
balanceamento, uma variagdo volumétrica AVp 4
ird ocorrer no tanque de armazenamento. Para
que esta variacao seja compensada em um inter-
valo de tempo AT e o nivel do tanque retorne ao
valor desejado, uma variagdo volumétrica AVrp
deverd ser forcada nos tanques pulméo. As varia-
¢oes volumétricas sdo definidas como:

AVrp = (Qr — Qr)AT, (4)

AVra = (Qr — Qr)AT. (5)

Com base nos sinais de controle, as variagoes
volumétricas também podem ser definidas como:

AVyp = ASP - Arp, (6)

AVpg = —FE - Apy, (7)

onde ASP é a variagdo no setpoint de nivel dos
tanques pulmao, E é o erro, que corresponde a
diferenca entre o setpoint de nivel do tanque de
armazenamento e o seu nivel atual, A7p é a soma
das areas dos tanques pulmao e A7, é a drea do
tanque de armazenamento TA,.

A relacao entre estas variagoes volumétricas
pode ser dada por:

AVrp
. 8
AVra (8)

Ao substituir as equagdes 4, 5, 6, 7 em 8, obtemos:

AVrp = AVry

(Qr —Qr)AT
(Qr—Qr)AT’

Considerando uma variagao percentual no set-
point dos tanques pulmao (%ASP) e no erro do
tanque de armazenamento (%FE), as alturas dos
tanques pulmao (Hrp) e do tanque T Ay (Hra)
devem ser incluidas na equacao 9, resultando em:

ASP . ATP =—-F- ATA (9)

Hra Ara (Qr — Q1)
Hrp Arp (Qr — Qr)

A equagao 10 é til para o projeto de um dos
ganhos de saida do controlador proposto, sendo
utilizada para definir a méxima variacdo que os
setpoints dos tanques pulmao podem sofrer a cada
instante de amostragem.

BASP = -%E

(10)

3.8 Andlise Estdtica da Massa Especifica

Conforme descrito anteriormente, o controlador
PID de massa especifica atua na velocidade de
uma bomba centrifuga de modo que o teor de sé-
lidos se mantenha préximo a um valor de 65%,
considerado ideal para os filtros utilizados. O teor
de sdlidos esta diretamente relacionado a massa
especifica da polpa.

Para que o percentual de sélidos seja alte-
rado em algumas circunstancias, a velocidade da
bomba do espessador é manipulada, resultando
em uma alteragdo da vazao de underflow (Qr),
que por sua vez ird alterar a massa especifica. A
vazao Q7 e a sua massa especifica possuem uma
relagao nao linear, que é ilustrada na Figura 3 para
0 processo em questao.
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Figura 3: Curvas estiticas de Vazado do Under-
flow (Qr) x Massa Especifica do Underflow (p)

Como ilustrado na Figura 3, os dados expe-
rimentais foram interpolados para obter-se uma
funcéo que descreva a relacdo entre a massa espe-
cifica e a vazao no underflow do espessador, dada
por:

p(Qr) = 0,0005Qr2 — 2,3232Q + 4434,5556  (11)

Para que o controlador Fuzzy manipule a vazao de
underflow, basta que o sinal de setpoint de vazao
na saida do controlador seja convertido em um set-
point de massa especifica por meio da equagao 11.



4 Controlador Fuzzy

Por meio da andlise estatica das Segoes 3.2 € 3.3, é
possivel observar a existéncia de acoplamento en-
tre o espessador, tanques pulmao e tanques de ar-
mazenamento. No entanto, as malhas de controle
regulatério presentes na planta sao incapazes por
si 86 de operarem visando um ponto de operagao
otimo global que atenda a todos os objetivos de
controle. Para que este ponto 6timo seja alcan-
cado, uma camada de controle superior deve ser
incorporada, de modo que todas as malhas operem
de forma cooperativa. O controlador Fuzzy, de-
senvolvido neste trabalho, foi implementado com
o intuito de satisfazer esta condigao.

O controlador é composto por duas entradas
e duas saidas: o erro de nivel do tanque de ar-
mazenamento, E, e a taxa de variagao do mesmo,
AE, sao entradas; o setpoint de nivel para os trés
tanques pulmao, SP1, e o setpoint de vazao para o
espessador, SP,, s@ao as saidas. A estrutura deste
controlador é ilustrada na Figura 4.

A malha regulatéria do espessador é respon-
savel por controlar a massa especifica do under-
flow. Sendo assim, SP5 deve ser convertido em
um setpoint de massa especifica, pgp, por meio
da equagao 11.

Como o erro de nivel é utilizado como en-
trada, o valor de setpoint para o tanque de arma-
zenamento foi definido como TAsp = (Hr Amaz +
HTAmin)/2~

Controlador

AE Fuzzy

Figura 4: Controlador Fuzzy.

Quando o nivel do tanque TA varia por al-
gum motivo, o erro medido desvia de zero (Je(t)| >
0), e novos setpoints sdo computados pelo contro-
lador fuzzy. A taxa de variacdo no erro de nivel é
utilizada como forma de antecipar variagoes mais
significativas no nivel.

Para todas possiveis combinacoes entre as en-
tradas (premissas), existe uma agao a ser tomada
(consequéncia) na forma de um sinal de controle.
Quatro etapas constituem o controlador fuzzy e
sao descritas nas segoes seguintes.

4.1  Fuzzyficacao

Inicialmente, os sinais de entrada E ¢ AFE sdo mul-
tiplicados por ganhos Kr e Kap, sendo em se-
guida convertidos em uma representacao nebulosa

por meio de fungoes de pertinéncia; esta acao re-
cebe o nome de fuzzyficacdo. Os ganhos de entrada
foram calculados pelo método proposto por Fileti
et al. (2007) e adaptado por Zhao et al. (2014) e
sao dados por:

4
KE = Emaaj’ (12)
Kap = — (13)
AE — AEmaz’

onde F,,., ¢ o maximo erro de nivel permi-
tido pelo controlador, calculado como FE,,.. =
(Hr Amaz — Hramin)/2. O pardmetro AFE,,..
consiste na maxima taxa de variagao do erro e
é calculado como AFE,4 = Fmaz/Tr, sendo Tg
o minimo tempo de residéncia da polpa. A cons-
tante dos numeradores, de valor igual a 4, corres-
ponde ao maior valor em médulo da faixa [—4; +4]
das funcoes de pertinéncia da entrada.

As fungoes de pertinéncia das varidveis lin-
guisticas de entrada (E e AFE) sdo mostradas na
Figura 5.
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(53]
d
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Figura 5: Fungbes de Pertinéncia para E e AE.

4.2 Inferéncia

Em vez de descrever o algoritmo de controle
por equagoes algébricas diferenciais, o controlador
fuzzy utiliza um conjunto de regras logicas, pre-
sentes no mecanismo de inferéncia. Cada regra é
baseada em relacionamentos condicionais (Precup
e Hellendoorn, 2011). O sinal de controle é deter-
minado por meio de regras SE-ENTAO, que per-
tencem ao conjunto:

SE (PREMISSA) ENTAO (CONSEQUENCIA) (14)

Dadas todas as possiveis combinacoes entre as fun-
¢oes de pertinéncia de entrada, um conjunto de 25
regras foi definido para as duas saidas, como mos-
trado nas Tabelas 1 e 2

Tabela 1: Regras para a saida 1

ASP; E
NB NS ZE PS PB

AE NB PB PM PS PVS ZE
NS PM PS PVS ZE NVS
ZE PS PVS ZE NVS NS

PS PVS ZE NVS | NS
PB ZE ' NVS NS




Tabela 2: Regras para a saida 2

ASP, E
NB NS ZE PS PB

AE NB ZE ZE ZE ZE
NS ZE ZE ZE PVS

7E NS ZE ZE ZE PS
PS NVS ZE ZE ZE PM
PB 7. ZE ZE ZE @ PB

4.8  Defuzzyficacao

Na dultima etapa, chamada de defuzzyficacdo, o
sinal de controle nebuloso é convertido para um
unico valor que serd aplicado no sistema contro-
lado. As fungoes de pertinéncia das saidas ASP;
e ASP, sdo ilustradas na Figura 6.

NB NM NS NVS ZE PVS PS PM PB

[

1 (ASP,) e p(ASP)
(=]
&

o

-8 -6 -4 4 6 8

-2 0 2
ASP1 e ASP2
Figura 6: Fungoes de Pertinéncia para ASP; e ASP,

De acordo com a Figura 6, é possivel observar
que as fungoes de pertinéncia utilizadas na saida
sao valores constantes, comumente chamados de
singletons. Neste trabalho, a defuzzyficacdo das
saidas foi feita por meio da média ponderada de
todas singletons, dada por:

S° ASP,,(T)u(ASP, ;(T))

ASP(T) = = L i=1,2,
H(ASP; ;(T))

Mo

j=1

(15)
onde T é o instante de tempo discreto de célculo
da saida i e j refere-se a cada um dos singletons.
Em seguida, ASP;(T) é multiplicado pelo ganho
de saida K agp,, também proposto por Fileti et al.
(2007) e adaptado por Zhao et al. (2014), dado

por:

ASP;
SSMMZ 1= 1; 27 (16)

onde ASP, . corresponde a méxima variagao
permitida na saida i e a constante do denomina-
dor, de valor igual a 8, corresponde ao maior valor
em modulo da faixa [—8; 48] das fungoes de per-
tinéncia da saida.

Por ultimo, os sinais de controle finais sao cal-
culados da seguinte maneira:

Kasp, =

T
SPi(T)=SPi,, .« + 3 Kasp ASPi(l), i =1, 2.
=1
(17)

4.4 Sintonia do controlador

Dois cendrios foram abordadas neste trabalho. O
primeiro, chamado de Fuzzy 1, considerou uma
margem de variagao de nivel mais restrita no tan-
que TA,, com limites de operagao Hry,,,, = 55%
e Hra,,,, = 45%. O segundo cendrio, chamado
de Fuzzy 2, considerou uma margem de variagao
mais ampla, com limites Hy 4, . = 80%, Hra
= 20%. Os tempos de amostragem utilizados em
ambas as sintonias foram equivalentes aos tempos
de residéncia Tg.

Para defini¢do da constante ASP;, , , aequa-
¢ao 10 foi utilizada, considerando E = E,,4,, re-
sultando em:

min

Ara Hra (Qr — Q)
ASP = Fas .
tmaz Arp Hrp (Qr — Qr)

(18)

Para a saida SP,, a maxima variacao foi de-
finida como ASP,, .. = 6,75 m3/h.

Os parametros do controlador foram entao
calculados considerando os valores apresentados
na Tabela 3. Os parametros obtidos sao mostra-
dos na Tabela 4.

Tabela 3: Parametros da planta de desaguamento

3 3

Arplm?] | Araw?] | Hrplw] | Hralm] | Qi[5-] | Qr[5-]
73,89 13,33 10,15 5,03 0 1515

Tabela 4: Parametros de Sintonia dos Controladores
Fuzzy. F1 = Fuzzy 1, F2 = Fuzzy 2.

3

[}
OF | Bl ABuael 2] T ASPLI%] ASP,, [0
F1 [ 2824 0,47 60 337 6,75
F2 4,71 0,47 10 0,56 6,75

Onde Ty equivale aos tempos de amostragem
dos controladores Fuzzy 1 e 2.

Os valores de bias, SP;,,,; foram definidos
por meio da expertise operacional. O bias de set-
point dos tanques pulmao, SP;,,,., foi definido
igual a 25%, de modo que em condigdes normais de
operagao os tanques pulmao tenham um volume
livre que corresponda a um bom compromisso en-
tre a capacidade de absorver flutuagoes por falhas
em filtros (situagio mais recorrente) e flutuagoes
na saida do espessador. SP;,,,, considerou uma
vazao inicial igual a 1515 m3/h, que corresponde
ao valor operacional de massa especifica p = 2063
kg/m? aplicado & equagao 11.



5 Simulagao Dindmica do Processo

Para fins de validacao do sistema de controle pro-
posto neste trabalho, um modelo dinamico do pro-
cesso foi implementado no software IDEAS da
Andritz Automation. O simulador dindmico uti-
lizado, permite criar modelos fenomenolégicos e
empiricos, considerando caracteristicas reais da
planta, resultando em um modelo de alta fideli-
dade.

O controlador Fuzzy proposto neste traba-
lho foi implementado no software MATLAB, utili-
zando uma rede OPC como meio de comunicagao
com o simulador IDEAS. O controlador foi res-
ponsavel por compensar os efeitos destas falhas
no tanque TA,, por meio da atuacido nos niveis
dos tanques pulmao TPy, TPy, TP3 e na massa
especifica do espessador (psp).

Um cendrio de falha no pior caso foi definido.
Neste cenario, no instante T = 0,5 minutos, o sis-
tema foi submetido a uma falha simultdnea em
duas unidades de filtragem, resultando em uma
redugéo de 25% em Q.

As respostas do nivel no tanque TAy para as
sintonias Fuzzy 1 e 2 sao mostradas nas Figu-
ras 7 e 9. As respostas das varidveis manipuladas
sao mostradas nas Figuras 8 e 10.
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Figura 7: Controlador Fuzzy 1: Nivel do tanque de
armazenamento TA2 sob situagao de falha de dois fil-
tros
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Figura 8: Agbes de controle do controlador Fuzzy 1:
1-Nivel dos tanques pulmao e 2- Massa especifica do
underflow.

Para o controlador Fuzzy 1, é possivel obser-
var que dentro do periodo compreendido entre o

instante de ocorréncia de falha e a saturagao das
duas agoes de controle, o nivel do tanque TA2 foi
mantido dentro da faixa operacional estabelecida.
Dentro deste intervalo, o tanque atingiu um nivel
méaximo de 53,91% e minimo de 48,29%, o que re-
sultou em um erro méximo de 3,91%. Conforme
ilustrado na Figura 8, a saturacao da acao de con-
trole 1 ocorreu em 84 minutos, provocando um
aumento no erro e fazendo com que o setpoint de
massa especifica fosse manipulado para compen-
sar estas oscilacoes. Em 202 minutos, a agao de
controle 2 saturou. A partir deste instante, o con-
trolador deixa de atuar devido as restrigoes fisicas
do processo, ocorrendo o transbordo do tanque em
216 minutos.
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Figura 9: Controlador Fuzzy 2: Nivel do tanque de
armazenamento TAs sob situacdo de falha de dois fil-
tros
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Figura 10: Agdes de controle do controlador Fuzzy 2:
1-Nivel dos tanques pulméo e 2- Massa especifica do
underflow.

Para o controlador Fuzzy 2, é possivel obser-
var que dentro do periodo compreendido entre o
instante de ocorréncia de falha e a saturacao das
duas acoes de controle, o nivel do tanque TA2 foi
mantido dentro da faixa operacional estabelecida.
Dentro deste intervalo, o tanque atingiu um nivel
méximo de 79,49% e minimo de 50,01%, o que re-
sultou em um erro maximo de 29,49%. Conforme
ilustrado na Figura 10, a saturagao da acao de
controle 1 ocorreu em 84 minutos, provocando um
aumento no erro e fazendo com que o setpoint de
massa especifica fosse manipulado para compen-
sar estas oscilagoes. Em 203 minutos, a agao de



controle 2 saturou. A partir deste instante, o con-
trolador deixa de atuar devido as restrigoes fisicas
do processo, ocorrendo o transbordo do tanque em
213 minutos.

Caso este mesmo sistema, controlado apenas
por malhas SISO, seja submetido a mesma condi-
¢ao de falha nos filtros, o nivel do tanque de arma-
zenamento transbordaria em, aproximadamente,
14 minutos. Ou seja, a aplicagao do controlador
Fuzzy em uma camada superviséria permite uma
extensao no tempo de operagao da planta subme-
tida a uma situacao de falha. No caso estudado
neste trabalho, onde a taxa de filtragem Qp foi
reduzida para 1136,25 m?/h (redugio de 25%), os
ganhos de produtividade obtidos foram de 202 mi-
nutos para o Fuzzy 1 e 199 minutos para o Fuzzy 2.
Convertendo estes valores em volume produzido,
os ganhos foram de 3825 m? de polpa processada
para o Fuzzy 1 e 3768 m3 de polpa processada
para o Fuzzy 2.

6 Conclusoes

Neste artigo foi proposto o projeto de um contro-
lador Fuzzy multivaridvel aplicado a uma planta
de desaguamento de minério de ferro. Este con-
trolador foi responsavel por manter o nivel do tan-
que de armazenamento dentro dos limites opera-
cionais, por meio da atuagao nos niveis de trés
tanques pulmao e na massa especifica do under-
flow do espessador. Duas sintonias foram conside-
radas, resultando nos controladores Fuzzy 1 e 2.
O controlador Fuzzy 1, sintonizado para tolerar
uma margem de variacao de nivel mais restrita,
atuou de forma mais agressiva nas variaveis mani-
puladas, tendo por este motivo apresentado meno-
res valores de erro. Por outro lado, o controlador
Fuzzy 2 foi sintonizado para tolerar uma margem
de variagao de nivel mais ampla. E importante
ressaltar que o controlador Fuzzy 2 foi capaz de
manter os tanques operando sem transbordo com
uma diferenca de apenas 3 minutos com relacao ao
controlador Fuzzy 1, mesmo utilizando um tempo
de amostragem 6 vezes maior. Para as duas sinto-
nias, o controlador proposto foi capaz de atender a
todos os limites de operacao estabelecidos mesmo
em uma situacao de falha. Porém, caso a falha se
estenda indefinidamente, o tanque de armazena-
mento ird, inevitavelmente, transbordar, por mo-
tivo das limitacoes fisicas do sistema, que causam
a saturagao dos sinais de controle, como mostrado
nas Figuras 8 e 10. Para trabalhos futuros, é ne-
cessario investigar a introdugao de nao linearida-
des no controlador, de modo que o acoplamento
entre as dinamicas de vazao de underflow e nivel
dos tanques atue de forma otimizada.
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