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lntroduction

I'objectif de cette étude est le contrdle de la composition
du distillat d'une colonne de distillation binaire. selon la
technique adaptacive auto-ajustable. Nous adopterons, pour cela,
un algorithme de contzdle deéveloppé - dans [45]. Le procédé de
distillation sera représenté par un modeéie. dit de
"représentation" obtenu par identvification experimentale [16].

Dans une premiére partie de ce travail s Nous Lntroduisons
a travers le chapitre‘l . l'aproche systéme appliqué au génie des
procedés. Le chapitre 2 donne un bref aper¢u  Sur tes
caracteristiques dynamique de la colonne de distillation. Lo
chapitre 3 est consacré a la modeélisation de cette dernieére. &
une fin de bontréle. Dans le chapitre 4, nous introduisons la
notion d'identification. Une technique d'analyse ltvequencielle
€51 proposé afin de donneg la structure cdu modél]e de
représentation gqui serait candidar a Une vdentification
experimentale.

La deuxieme partie, sera consacréee a Fapplication de
contrdle adaptatif a la colonne de distillation binaire. Le
Chapitre 5 présente un bref apercu sur !'historique du contrdle
de la colonne de distillation. Les chapitre suivant. feront
I7objet d'un exposé sommaire de la théorie du contsBije adaptacif
en geéneral ¢t du contrdle auto~ajustable uh particulicr. Dans le
Chapitre 7, la méthode d’estimation des moindres carrés reécursif
Séra présentée. La stratégie du contrdieur appligué sera
développée dans le chapitre 8. Enfin le¢ dernier chapitre
Composrtera Jes rdésultats de simulation de I "application du
contirdéleur auto;ajuslable sur ie modele de¢ représentation d unce

colonne de distitlation de reference [45].
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CHAPITRE 1

INTRODUCTION A LA DYNAMIQUE DES
| SYSTEMES




I.1.1 Introduction

La dynamique des systémes est une discipline qui traite
d’une maniére générale de l’évolution des systeémes dans le temps
en fonction des actions qu’ils subissent:

C’est en quelque sorte la science des regimes transitoires

Or. un systeme n’est jamais en régime permanent; il n‘approche
que transitoirement cet étatl stationnaire ou limite, qu’on étudie
pourtant en détail parce qu’il faut bien aller du simple au
coniplexe.

Mais, le calcul en régime permanent ne doit pas exclure une étude
dynamique approfondie sous peine de graves meéconmptes,

Ceci est particuliérement vrai pour les appareils du Geénie
chimiqueg dont la dynamique des systémes constilue une science

de base.



1.1.2 Définition d'un systéme

C’est un ensemble d'éléments matériels ou non. reliés entre
eux suivant une loi navurelle ou selon un plan établi a | avance
en fonction d'un but & atteindre. Le T systéme possede une

Structure interne et ‘se (rouve relié & 1'exterieur par des

t " 1

‘entrées et des "sorties".

Par definition, une ou plusieurs caractéristiques du Systéme sont
susceptibles de changer en fonction du temps. selon les actions
qui s’exercent sur lui.

Cette notion, recouvre ies structures les plus diverses. les plus
simples comme les plus complexes; thermocouple, rTéservoir.
réacteur, colonne a distiller, fusée. usine. reéscau Electirique.
collectivité humaine, etc...

En fait, la délinition du systéme et le choix des variables
d'entrées/ sorties dépend essentiellement de |'observateur et du

probléme gu'il se propose d'étudier, la f(i1gure suivante

repreésente le schéma simplifié d’un systeéeme.

frontiéres
du systéme

Systeme

entrees .
- dynamique

sorties

S¢héma.11



1.1.3 objectifs de la dynamique des systémes

En présence d’un systeme, on peut se poser 1Tols questions
fondamentales:
1-connaissant les actions exercées sur les variables d;entrée.
comment prévoir la "réponse’” du systéme, c'est a dire ,la fagon
dont vont se modifier les variabies de sortié?, ¢n particulier
le systeme est-il stable?
J-comment agir sur les paramétres du svstéeme pour améliorer les
relations causales qui existent entre les entrces et Jes sorties?
Autrement dit, comment agir sur le systéme pour 1mpaser  aux
variables de sortie telle évolutioq prescrite a4 l’avance’
C’est tout le probléme de la commande du svstéme :regutatvion et
asservissement.
j-La troisieme guestion est une conséquence des deux premieres:
pour répondre a celle ci, 1l faut disposer d’un modéle
mathématique représentatif du comportement du systeme.
Sur quelle base construire ce modele?
Comment t'utiliser?

Tels sont les principaux objectifs de la dynamique des svsteme

73]

1.1.4 Définition d’un modéle

Un modéle est une représentation adéquate d’un systeme reéel
par des éguations mathématiques perme£tant de décrire certains
aspects de son fonctionnement.

L'efficacite des modeles, repose sur une analogie plus ou lioins

érroite, entre le comportement des objets physiques et celui des

dtres mathématiques.



1.1.5 Différents types de modéles

Nous distinguons deux types de modéles selon la complexité
et la Tinalité du probléme posé:

a-modeéle de connaissance

Un modéle. de connaissance s'efforcera de donner les
relations entrée-sortie du systéme considére, en tenant comple
dans la mesure ‘du possible des phénomenes physigues qui
interviennent. Ces phénoménes sont d ailleur régis par des lois
qul sont elles méme des modeéles.

Il existent un grand nombre de type de maodeéele de connaissance.
on peut les classer par groupe de paires opposeées
-modéle déterministe

-probabiliste ou stochastique

~-linéaire

-non linéaire

Y

-modele parametres concentres

parameétres distribués

o

-modéle

-modéle stationnaire

~modéle dynamique

b-modéle de repreésentation

Les wmodéles de connaissance définis préc¢dcmﬂcnl. sont
exploitables, dans le cadre de contrdle, lorsque le¢ systéeme  a
étudier est relativement simple.

C’est le cas de la colonne a4 distiller d'un mélanze binaire. qui

est 17objet méme de cette étude; mais si on availt & etudier par

5



exemple un "topping" de raffinerie., le probléme deviendraitv trés
vite inextricable.

Ii s’agirait en fail d’écrire des bilans de matiére et de chaleur
pour la diétillation d’un mélange & plusieurs constituants. $i
on peut envisager un modéle statique (régiﬁe permanent) pour un
tel systéme (calcu& du point de fonctionnement.
dimensionnement...), 1'élaboration d’un modéle dvnamigue devient
trés lourde.

On est amener alors, a mettre en oeuvre un modele de
"représéntation" gqui rendra comﬁte des relations entrée-sortiv
sans se préocuper de la réalité physigue du processus .

Les équations du modéle sont alors empirigques ou SeMl-emplrigues.
Ce type de modéle dit de "boite noire" est Lres couramnnenl
utilisé en automatique; il peut d’ailleurs étre obtenu a partir
d’un modele de connaissance, sur lequel on a fait des hypotheses
simplificatrices lorsgqu’'on a déja une bonne 1dée des phénoménes

régissant le systéeme [ section Analyse fréguenciellei}.

T.1.6 Etablissement d’un modéle

Lors de la modélisation du fonctionnement d’un proceéde. an
retrouve pratiquement les méme Opérations:

1-Définition du procédé

11 s’agit de préciser les frontigres du svstcme, les

(]

‘contraintes du milieu exterieur ( entrée ) et les parametres du

systéme présentant un intérét { sortie ).

L

2-Hyvpothese

Ce sont des hypothéses sur le fonctionnement du systeéne

conduisant a une description de son état.



3-Lois phvsigues

La construction d’un modéle de procédé repose généralement
sur les bilans de masse, d'énergie ou de force {guantiteé de
mouvement). L'écriture de ces bilans fait intervenir les lois de
la physique et de la chimie, dans le cas dé procédés chimigues.
Au terme de cette troiéiéme étape, on dispoe d'un modéle de
connaissance. Souvent, ce modéle contient des paramétres dont la
valeur est incertaine ou inconnue.

d4-Identification

Cette étape consiste & ajuster les paramétres inconnus du
modéle de maniére a ce que celui—ci.décrive au mieux laf{les)
dynamigue(s) du procédé, nous reviendrons par la suite sur cettle
étlape.
5-Validation

Au terme de |’étape précédente, on dispose d un modéle dont
les parametres sont fixes. Il faut maintenant déterminer si le
modéle obtenu est satisfaisant, c’est a dire s'il permet de
décrire le fonctionnement du procédé de maniére sétisfaisante,
poutr toutes les-variations d'entrées auquelles ce dernier est
SQumis
Deux raisons principales peuvent conduire a des conclusions
négatives lors de la validation:

-l'identification est imparfaite: il faut retourner a cette
etape.

~la structure du modele de connaissance est trop sopmaire. il est
alors possible de revenir a |l'étape (2), et revoir les hypothéses

qui régissent la modeélisation.

6-Utilisation

Au terme de cette derniére étape on peul &tre amend 4

7



revenir sur la modélisation pour améliorver Jles peformances du
modeéle. L 'organigramme ci-apreés, illustre les differentes érapes

précitées.

définition du
procédé ,
. / entrées
/ sorties
hypotheses

/ description

- _ / du procédeé

lois physiques
bilans

P \/ models de

/ connaissuance

4
idenufication
/ niodele
/ 1dentifie
validation
J modcle
_; 7 valide
utilisation

objeetil
atteint

DiClg.T.'] 1 différentes étapes d'une modélisation.

8



CHAPITRE IF

PRESENTATION DU PROCEDE DE
| DISTILLATION




I1.2.1 Introduction

La distillation est un procédé physique de séparation trés
utilisé en industrie chimigque et pétrochimique. VI] consiste &
séparer un flux d'alimentation appelé charge en deux flux sortant
distillat el résidu. Le distillat obtenu en haut de colonne est
riche en produit léger, le résidu obtenu en bas de colonne est
riche en produit lourd. Comme tout procédé‘réel, la distillation
présente certaines caractéristiques dynamiques.spécifique et doit
opérer s0us certalnes contraintes. Dans ce chapitre, nous allons

présenter briévement ces deux aspect.

I1.2.2 Caractéristiques dynamigues

1-La _non _linéarité

La distillation est un procédé trés complexe du fait des divers
phénoménes qu’elle met en jeu a savoir:

-transfert de matiére entre phases.

-processus de diffusion.

-~changement d’état.

-turbulence.

~gquilibre.

-etec. ..
tout ces phénoménes complexes font que la discillation est un
procédé non linéaire.

2-Interactions.

La distillation est un procédé multivariable, puisqu’'il met en jeu
plusieurs grandeurs d'entrée/sortie. L'expérience montre gu' il est

fortement interactif [Annexe B].

10



J-Principaux tvpes de retard

Chaque plateau de la colonne de distillation présente quatre
principaux type de retard [4].

~-Le retard le plus important est celul associé a4 l’accumulation et
au transfert de matiére dans le hold-up liquide.

-le second type est le retard de {'écoulement ligquide dd a4 la-
variation du hold-up liquide.

-Le troisiéme type est le retard de |'écoulement vapeur dd a ta
variation du hold-up vapeur avec la pression. Généralement on
néglige ce retard devant les deux précédents.

-Le quatrieme type de retard, généralement négiige est di a
1’accumuiation et au transfert de matiére dans le hold-up vapeur.

A ces principaux types de retard, il faut citer les temps de retard
dit retard pur, dd au transport des f{luides entre la colonne a
distiller et les équipements périphériques avec lesquels elle opére

& savoir le condenseur et le rebouilleur( ng.ﬂnnane C].

En conclusion on peut dire que le procédé de disvillation est lent.

4-Réponse _inverse

En génie-chimique la notion de réponse inverse est utilisée pour
les procédés présentantAune réponse initiale dans une direction
oprosée 4 la direction finale [1,48)]. Leurs fonctions de transfert
en "s" presente des zéros apartenant au demi plan droit.

Les systeémes a réponse inverse sont un exemple des systémes dit a
phase non minimale [section 11.8.2.1]. La colonne a4 distiller peut
presenter dans certains cas des réponses inverses. Par exemple la
réponse de la composition du résidu a une_augmentation de la vapeur

e . S

peut présenter une réponse inverse [1]L

b

1



[.2.3.Contraintes [31]

La performance d’une colonne de distillation se mesure par
ltefficacité de ces plateaux. Cette derniere est maximisée pour une
certaine plage de débit liquide' et vapeur. Commng les debits
liquides 3sont appelés a varier, 11 faudfait leur impaser des
limites pour ne pas altérer ]'efficacité globale.

-Le Weeping el 1’instabilité

Dans un plateau perforé par exemple, le liguide se trouve SuUpporte
par 1'écoulement vapeur a travers les orifices.

i le débit vapeur diminue, la turbulence au niveau de <chaque
plateau diminue; on remwarque alors que le liguide c¢omnence a
s'égouter a‘traver les orifices du plateau. Ce phénomene est dit
wepping, il est moins observé sur les plateaux a clapet.

les plateau a calote n'ont pas de tendance au wepping, cependant la
cdmbinaison d’un grand débit ligquide et d'un faible débit vapeur
peut submerger certaines calotes de sorte que celles-ci s'arretent
de débiter et laissent fuir le liquidé alors que la vapeurl s’échnapy
avec violence par d’autres calotes faisant obstacle a |'écoulement
du liquide. Une fois que La décharge du liquide diminue, le systeme
revient a son régime normal .

Par conséquent le plateau a un fonctionnement cyeligue. donc
instable. Pour éviter le wepping et l1'instabilité. on doit limiter
chacun des écoulements liguide et vapeur.

vanwWinkle [31] indique qgue le débit vapeur minimuin varie aved la

racine carrée de la densité de la vapeur.

12



=Vy-

V et p, sont les débits molaires limite et la densite de vapcur a
la pression de fonctionnement.
L'indice M se référe au conditions de pressﬁon de design.

-Entrainement et moussage

L’entrainement et le moussage sont deux phénomeénes tres sensibiles
4.la difference de densité de la vapeur et du liquide. ainsi que la
tension superficielle du liquide. Le phénoméne d’e¢ntrainement
apparait avec |'augmentation de la vitesse de la vapeur qui tend &
entrainer des goutelettes de liquide au plateau VOorsin.

De ce fait, l'efficacité des plateaux diminue alors gue la charge
de liquide augmente vu gue tout le liquide entrainé va passer dans
ie dowﬁcomer. En augmentant le débit de la vapeur, on atteint la
limite d’engorgement, c’est a ‘dire que le quuide n‘arrive plus a
passer au plateau inferieur. Dans le cas ou la vapeur n'arrive pas
a se dégager du liquide on a apparition de mousse dans le plateau
et dans le downcomer, ceci a pour effet de diminuer I efficacite
des plateaux, aussi.

Pour ¢évaluer la timite d'engorgement on peut utiliser la

corrélation de J.FAIR [31]

2l 93°" = L | ey Eg.1.
v=A( 20) pulpLp )t P

13



L.V:débits massiques du liquide et de la vapeur 1b/h.
p, « Py : densité du liguide et de la vapeur ib/fu’.
c rtension superficiele du liqutide dyn/cm.

f :facteur de correction.

1.2.4 Conclusion
A partirt de cette bréve présentation. on peut conclure que la

distillation est un procédé :

-multivariable.

-interactif.

-non lineaire.

~lent.

-certaines colonnes peuvent présenter  des reponses

inverses.

Aussi, comme tout procédé réel, il doit opérer sous certaines
contraintes pour éviter les problemes:

~de moussage,

-d’entrainement.

-de wepping.

~-d’engorgement.

Les  aspects du comportement dynamiygue du praocedd de

distillation prés:

entés si-dessus, comportent un intérét’ tout
particulier lors dﬁ contrdle de ce dernier [16,13.36,45].

De ce fait, 1l est intéressant de savoir que la modélisation
dynamigue du procédé est d’autant meilleure qu’elle permet de
ﬁettre en évidence ces différents aspects, en ayvant toujours le

Fuel e 0l AL R Ml me Le nombne  deveneddos = melle +ﬂ&mu[hﬂ

14



CHAPITRE III

MODELISATION DYNAMIQUE D'UNE
COLONNE DE DISTILLATION BINAIRE,
POUR LE CONTROLE




I1.3.1 Introduction

Des 1a fin des années cinquantes plusieurs modéles
mathématiques de la colonne de distillation en régime dynamique
ont été proposdés.

On peut distinguer deux groupes [7] de modéles, suivanty leur

finalitée.

-le premier groupe

les modéles de ce groupe présentent Ireés  pesu de
simplifications. Ces modéles donnent une bonne description du
fonctionnement de la colonne de distillation ( C.D). Ce type de
modele est utilisé pour comprendre la dyvnamique de la C.D (7],

-deuxiéme groupe

Les modeles formant ce 2éme groupe, préscenient a |l 'encontire
du premier, plusieurs hypothéses simplificatrices, telle que
Telation linéaire de 1’équilibre liquide-vapeur, les variables
sont localisées, Jes plateaux sont Lthéoriques., etc. ..

Ces modeéles sont (rés utilisés dans le domaine du contrdle., et
c'est a ce type de modéle que nous ferons allusion tout au fong

de ce travail.

1.3.2 Revue des différents modéles de la C.D.B

Les différents travaux conduits dans le domaine de la
modélisation dynamique de la C.D.B, ont abouti & t1rois modéles

de base [31.

Le modéele ie plus détaillé est celul, basé sur ies eguations de

btians:
-énergétique ( enthalpique) (E;
-matiére global ( débit ) {M)
-matiere partiel { composant ) (C)
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On retrouve ce moadele dans les travaux de Rademakker et
Rinjnsdorp ( 1989 ) [3], Peiser et Grover ( L1962 ) [4].
Nous designerons ce tvpe de modéle par LE.M.C.

Le second modele un peu plus $implifié. est le modele Jdit
M. O, ce modele Tait abstraction de I "éguation de bilan
énergétigque (E) au niveau de chaque piateau. Ce modele a éreé
utilisé par Lamb et all (1961) [3]. Aamstrong et wood (1961) [3].
Rosenbrock (1962) [3], Harriott (1964) [3].

Enfin. ie modéle le plus.simple est le modele C. Dans ce
modele, on ne tient compte que du bilan de matiere partiel
{ composittion ), on le retrouve dans les travaux de Wilde
{1962), Pigford et all ( 1964 } [3}, Mah et all { 19062 } [9].
Il est a noter, gue malgrés sa simplicité, ce modeéle demeure un
outil d'investigation dans le domaine du développement de
nouvelles stratégies de contrdle [27,47].

Un quatriéme modéle peu connu, est le modéle (E.C).

Ce dernier a connu peu d’intérét, néanmoins Certains auteurs
l1'ont utilisé tel gue Huckaba (1962) [6].

Aux équations de bilan classiques, viennent s'ajoutes les
équations du modéle thermodynamique., ainsl que les éguations de
| *hydraulique des plateaux, etc...

En général, les éqguations des modéles du lér =zroupe sont non
linéuires, par contre celles du 2éme groupe sont lindarisées
autour dfun point de fanctionnement.,

Il serait intéressant d’'expliciter les différences entre les
.modéle du 2&me groupe. Pour cela on propose une classification

des différentes variables mises en jeux. ¢
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On distingue trois

~variables d'état

-variables

-variables

Le tableau

dérivées

ci-joint résume les

tvpes de variables [3]:

stationnaires

différents types

des variables

précitées, correspondant a chaque catégorie de noadéle.

Tabl3.1

Modéle Variables Variables Variables Variables
' d'etats‘ derivées stationnaires d'entrées
E.M.C T,H,x L,v,P,y F,T¢,Lpny1,%f
Ts:Tow
M.C H,x L,V,y T,P F,Tf,Lp+1,
Vi «Xf
E.C T,x L,V,y H,P F,T¢,Ts, Tpel
Ln+1.%f
c X Y L,V,M,T
P,xyp
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71.3.3 Modélisation

Les équations mathématiques deécrivant le cowmportement de la
colonne de distillation en régime dynamigue sont bientconnues el
largement reprises daﬁs la litérature.

On retrouve ces équations sous différentes formes présentant des
modifications d’un auteur & un autre. Ces différences sont dues
4 la variété des hypothéses simplificatrices retenues par chaguc
auteur.

lLe développement du modele mathématique doit tenir compte de
trois aspects pratiques:

-procédure de calcul

-validation

-finalité pour le contrdle.

D'un point de vue rigoureux, nous devions établir les ggquations

du systéeme de facon détaillée en introduisant tout les facteurs

~influents, pour approcher le comportement réel du procédé (C.Dy.

Toutefois, cette facon de faire présente 'inconvénient de mettre

en jeu des variables difficiles voire méme impossibles A mesurer
en pratique.

De ce fait, on adoptera des variables qui peuvent &ire mesurécs
de facon simple et efficace, en donnant une bonne representation
de ia colonne.

Nous présenterons dans le partagraphe suivant. les nvpolhésces qgui

nous permettent «(d'obtenir une telle Teprésentation.

1.3.4 Hypothéses et simplifications

L'établissement du modéle de connaissance de la C.D est basc
SuUr un certain nombre d'hyvpotheéses.

a-on considére le mélange a séparer comme une solution iaéale.
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b-on cnnsidére que les deux constituvanes ( melange Dinalre 1 ont
des chaleurs latentes de vaporisation du méme ordre.voire trres
proches. De ces deux premieres hypothéses on peut déduire que le
coefficient de volatilité relative ¢ est constant t1071.

Cette hypotheéese est valable en pratique car varie peu entre le
haut et le bas de colonme [te,11,12]). Par ailleurs. certuains
auteurs prennent la moyenne arithmérique des deux valeurs
extrémes, d'autres prennent la moyenne géometrique Pirl.

Dans cette <&tude, nous considérons un mélange binaire idéal. la
distiltlation de ce méiange s'opére dans une piﬁge de tewmpérature
d'épullition gui nest pas tres larze; dans ce cas |} hivpothese
d'un coefficient de volatilité constant est une bonne
approximation {10,L1,12].

c-la colonne est formee de N, plateaux théorigues { efficacite
proche de 100%) .

Des trois hypotheéses citées plus haut, on peut déduire une
relation d'éguilibre simple entre la composition liguide diun

plateau 1 et sa composition vapeur

v okt Eq.1.3.1
T s Q) .

1+ (a-1)x; :

d-les rétentions liquides au niveau de chayue piateau., du

rebouilleur. du condenseur. ¢t du séparateur sont congidérecs de
compositions et de température uniforme.

Nous considerons une alimentation unigue de liquide sature
(& son point de bulle}, elle est introduite au plateau N
La vapeur sortant du haut de la colonne €510 enticrement condenseée
dans un condenseur total. le condensat s'écoulera dans un butlon

séparateur {reflux drum) de volume de rérention (hold upik & et
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de Comppsiljun Xy. Le liquide sortant du ballon séparateur est a
son point de bulle.
Le reflux quuidé gsl renvoye. par une pompe au plus haut plateau
de la colonne (top tray:NH avec un débit R .
Le distitlat est récupéré 4 un débit D.
En bas de la colonne, le.résidu est recueilli a un débit B er de
composition'.\'E
La vaporisation du mélange, est effectuée dans un rebouilleur de
type thermosyphon. La vapeur (boilup) est générée a4 un deébit V
de composition Yy
Nous négligeons tous les temps de retard dis au transfert dans
la conduite

-entre le haut de colonne et le séparateur.

-entre le séparateur et le plateau de téte

-entre le fond de colonne et le rebouilleur

~entre le rebouilleur et le bas de coloane
~e=on néglige le hold-up vapeur, bien que la vupeﬁr OCccupe un
grand volume, le nombre de moles est faible du fait que la
densité de la vapeur est négligeable devant celle du tiquide [1].
Cette derniere hypothése n’est plus valable dans le cas ou on
travallle a pression élevée . Nous considérons que les Tluy
figuide et vapeur quittant un méme plateau sont equimolaires.
Cetie hypothese découle de | "hypothése (b)), en effet chagque {ois
qu’on vaporise une mole de liguide., on condense une mole de
vapeur. Nous négligeons les pertes de chaleur de la colonne ainsi
qﬁe la capacité calorifique des plateaux et de 1'svércle . On
peut conclure donc que débits liguides et vapeur dans la sccotion
de rectification et de stripping sont constants en Teéwime

permanent . Cependant, en Gynamique., | 'hypothése (e¢) impligue que
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le débit vapeur est uniforme a travers loa colonne.

Les Vine S0nt pas nécessairement constants, en effet ta vapeur
produite au niveau du rebouilleur (boilup) peut Ctre maniputles
dynamiguement . Aussi, l’hypothése (d) nous permet de Taire deux
conclusions importantes:

-physiguement: toute perturbation dans la phase vapeur. se
propage instantanément.

~mathématiquement, | 'introduction de 17équation d'énergie
n'est plus nécessaire,
Le débit liquide dépend de [ hydraulique du plateau. Socuvent on
utilise la relation de Francis pour relier la rétention liguide
au débit liquide sovtant [4,5].
Des relations plus complexes peuvent etre développées. en tenant
compte de ‘17effet de la vapéur, la densité, compositions...[4].
Dans ce <cas, nous considérons une relatvion linéaire simple

reliant le débit liquide au holdup iiquide

— MM . o
L,=L +r—= Eq.1.3.3

B

Enfin . nous nézligeons la dynamique du condenseur et du

tebouilleur. On y remédie en placant un ballon intermédiaire
entre le condenseur et la pompe a reflux, et &n considérant que
le rebouilleur opére en zone de pinch [1.2]

Le temps de réponse de ce type d’échangeur est négligeable par
rapport a4 celui de la colonne. Cependant, dans certains cas. la
dvnamigue de ces équipements périphérigques doit évre prise ¢n
compte [41. surtout lorsgu’on développe un modéle du ler groupe.
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Toutefois, on considére que le niveau liquide dans le rebouilleur
et le condenseur est constant (contrdle de niveau J[1,106].

Nous pouvons, donc résumer les hypothéses faites sur le modéle
de connaissance

a-mélange binaire 1déal.

b-les chaleurs latenteg de vaporisation pour les deux
constituants sont trés proches.,

c-plateaux théoriques.

d-coefficient de volatilité relative constant.

e-holdup vapeur négligeable.

f-temps de retard dans les conduites néegligeable.

g—dynamique des échangeurs négligeable.

h-pertes de chaleur négligeable.

i~absence de réactions chimiques

j-niveau liguide dans le condenseur et le rebouilleur constant.

1.3.5 Modele de connaissance (M.C)

A la base des hypothéses établies précédemment. le madéle

mathématique de la colonne de distitlation binaire (C.D.B}I est

Rebouilleur

éguation de continuité totale (E.C.T):

L,-V-B=0 Eq.I1.3.4.a

equation de continuité sur le composé le plus volatil (E.C.cpv):

dAMx,

——a?— =L1XL—VyeB—BXB I Eq . I.3.4.b
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ler plateau {(n=1)

E.C.T:
i, . I
dtl =L3"L1 Eg.l1.3.5.a
E.C.cpv’
oM, x ‘ ' .
dltlszxz-L1x1+VyB-Vy'el Eq.1.3.3.b

NP plateau de la section d’épuisement

E.C.T
ciM,
—-<i—£’:Ln+1—LD Eg.1.3.6.a
E.C.cpv
M x , L
e =LKy~ LXK VYo, - Uy e, Eq.1.3.6.b
Plateau d’alimentation (NQ
E.C.T
My, . "
_EE£=LNJ1_IW;+F Egq.[.3.7.a
E.C.cpv
My Xy o 13T
—ac Ny 11 Ly Ky HEX e Vyoy o =Vyey Eq.I.3.7.
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E.C.1T
anM,
de "Ln+l_Ln
E.C.cpv
il ~L X *Vyey - Vye
ac ne1Xpoy ThpXpt VY E T VY ey
Plateau N.-1
E.C.T
By
dt Nt N:—l
E.C.cpv
dM, .x
N-17N, -1 _ _
‘“""““‘&“E“‘E_" =Ly Xy, Ly Xy 1t VWey o= Vyey
Plateau N,
E.C.T
Ne
dc & TN
E.C.cpv
dM&#w’in I
g RXp Ly Xy Ve - Vyey,
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N'S® blateau de la section de rectification

Lg.1.3.5.4d

Eq.1.35.90.b

Fgq.1.3.10.a

Eg.I.3.10.b



Condenseur
V-R-D=0 Fqg.l1.3.11.a

E.C.cpv

dMpxp,

ac =Vyey ~(R+D) X cg.1.3.11.D

A chaque plateau, on ajoute une éguation d’équilibre ye; =f{x;)
et une équation hydraulique L; =g(MH. On ajoute €galement, deux

équations dues au contrdle dec niveau dans le séparateur ¢t dans

le rebouilleur.

1.3.6 Degrés de liberté du systéme

Une fois gu’on a mis au point le systéme d'éguations
régissant la C.D.B, on procéde & la comptabillisation du nombre

de variables et d’équations

Nombre de variables nombre d’éguations
-composition dans les plateaux : ZN[ N;
-débits liquides des plateaux : N, N,
~holdup liguide dans les plateaux N, N, +]
~composition du teflux : 1 N,
~débits du séparateur (R,D) 2 2
-hold-up du séparateur : i 1

12

~composition du rebouilleur

~débits du rebouilleur : 1 1
-hold-up du rebouilleur : l 1
Total : 4N, +9 4N, +7
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On remarque qgue le nombre de variable est supériedr au nombre
d’équations. Du point de vue de conirdle. cela signifie qu'on
peut fixer deux variables (R, V) [1, 6].

En boucle ouverte, on alloue des valeurs fixes A& ces deux
variables [1]; en boucle fermée, on les considere comme variables

de commande

I.3.7 Entrées perturbatrices

Pour le procédé de distillation, on peut énumércr qualTec
entrées pertﬁrbatrices principales [13]:
l-la composition de i’alimentation.
2-le débit d’alimentation.
3-le débit vapeur généré au niveau du rebouilleur.
4-le débit de reflux.
La température de t’alimentation, constitue aussi une entroe
perturbatrice; en effet le changement de la température
:d‘alimentation altére le débit de rvefiux et de la vapeur au
niveau du plateau d’alimentation, c¢’est donc un cas particulier
de 3, et 4 .

En général, l'expérience montre que les principales sources de

[
Ll

perturbations du procédé de distillation sont la composition,

le débit de ['allmentation {23, 24, 40].

I1.3.8 Simulation

a-Algorithme
Pour simuler le comportement dynamique de la C.D.B selon le
madele de connaissance choisi, nous avons adopter |'algorithme

suivant:

27



I-calculer la composition vapeur dans chague platéeau 0 au niveau
du rebouilleur.

2-calculer les débits de chaque plateau,

3-évaluer les termes dériveées.

4-intégration selon la méthode Euler {i]l, puis reprendre |'étape
1.

A partir de cet algorithme, nous avons développer un programme

(en Turbo C++ Borland) sur lequel, nous avons effeciuer

différents types de perturbations .
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b-Résultat de simulation

Des perturbations de type échelon ont été effecludes sur les
différentes entrées du systéme: La procedure consiste a appliquer
un ¢€chelon a4 une entrée choisie a l'instant t=0, e¢n maintenant
toute les autres & leur valeur nominaleg. Cette séries de test nous
a permi d'obtenir des résultats intéressants. que nNoOUs avons
visualisé sous forme de courhes (Fig.1f3.l...,Fig.l.B.lé) de
réponse des deux sorties du systéme, & savoir composition du
distillat et composition du résidu. Il aurait €té trés intéressant
de comparer ces réponses a celle d'un systéme réel afin de valider
le modele, cependant nous ne disposons ni du procédé réel, ni de
données expérimentales, néanmoins nous altlons donner une
interprétation globale des résultats pour mettrte en rveliel ces
aspects spécifiques de la colonne de distillation.

Les données du régime permanent sont relatif 4 la colonne de
distillation de 1'université de DELAWARE {USA) voir annexe C

Toutes les réponses se stabilisent aprés une dvolution
transitoire, cecli montre que le systéme est stable,
e e e s .

s

e S ke P
PO e - —

K
Les courbes cobtenus montrent le caractére non linéaire du

svsteme; en effet on voit que les valeurs des gzains sont
diflférentes selon le point de fonctionnement. Le svsteéme présente
des réponses inverses, il est donc & phase non-minimale.

Ces résultats concordent avec ldjpratique (chapitre 11).
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Fig.L3.1
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Fig.1.3.3 réponse en bouele ouverte de I compasition du distillaf & wire
diminntion échelan dn déhit d'alimentation de ta valenr nominale e
1.5 (molimim) A 1,0 {mol/min).
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Fig. L35 répanse en honele onverte de ba compositan dhy distibat 5 une
augmentation échelon de a composition de Palimentation de I
valeur tominale 0.5 & 0.6,

composition xd
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Fig.I.3.7 réponse en bouele ouverte de Ia composition du distiflac & une
diminution écheton de In composifion de Palimentation de la valeur de
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Fig.1.3.9 réponse en houwele ouverte de By composition du distillat & wne
awgmenialion échelon du diéhis vapeur de
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Fir.l.3.1d  réponse en bouele suverte de Ia composifion du vesidy it e
arugmcntation Echelon du débit de reMux de In valaur nominale de
N6 (mel/min) 4 1,2 (mal/min)
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Vig LXA5 réponse en houcle auverte e In composition du distitlat 5 aue
ditninution échelon du débit de reflux de Ia salenr neminagde de
1,96 (mol/nrin & 0,72 (mal/min).
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CHAPITRE 1V

INTRODUCTION A L'IDENTIFICATION ET
AUX MODELES DE REPRESENTATION
DU PROCEDE DE DISTILLATION




1.4.1 Introduction et définiltion

Les différents types de modéles d'un systéme qu’ils sorent
de connaissance ou de représentation, sont souvent caracterisés
par |'igznorance de certalins parametres caractéristiques { les
temps de retard, ete...).

.L’identification a pour objectif de déduire la valeur numérigue
de ces paramétres a4 partir d’un ensemble de mesures entrée/sortie
du processus.

Les problémes d’identification sont généralement résolus &4 | aide
de trois ensembles.

~Les données issues de |’'expérience:; le probléme consiste

a4 cholsir une expérience donnant le maximum d'information [1].

-Les modéles: le choix du modéle candidat peut se faire

a partir des lois physigques régissant le systéme dont les
parametres sont peu connus ou mal connus (boite agrise}. ou bien
a partir des résultats de |’expérience sans connaissance a

priori (boite noire) [30].

-Les alzorithmes d’identification: 1ls permettent &

partir des données de preéciser les paramétres du
modele candidat.
Le choiy d'un élément de.chacun de ces trois ensembles conduit
& une identification d'un systeme gui se fail en trols élapes:
—estimation structurelle: cette gtape Cconsiste a determiner
la structure du modeéle (1’ordre ) [30].
~estimation paramétriqgue: détermination des valeurs
nqmériqueﬁ des coefficients de la structure c¢holsie: celle
estimation se fait selon un critere que [ 'alezorithme
d'identification doit minimiser (méthode des moindres Carres. par

exemple).
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~validation du modele : le modéle obtenu n'est valable en

toute Tigueur que pour |’expértence utilisée, 11 faut d o n c

vérifier s'1]1 est compatible avec l’utilisation qu'on.en fera.

L'organigramme, cil-aprés résume les différentes é&tapes de

I"identification d'un systéme.

Connaissance S Experience b |

a priori

Modele |
E—— S

Algorithee 4’ ldentification

| out HON
qoomessmss] VALIDATION | eessesmsasmstmitss smmmmsmw———

Figure T 4 (0 ldentification d’un systene
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1.4.2 Analyse fréquencielie

La dynamique de la colonne de distiltlation est (rés souvent
étudide dans le domaine fréquenciel [1,21, 41, 441, ceci est dd
au nombre €levée des équations du modéle dynamique.

Plusieurs techniques d’analyse fréquencielle ont été developpées.
Les premlers travaux sont de Lamb & hippin{lQéO) [1,44], qui ont
déveioppeé une technique connue sous le nom de "stepping'.

Une autre technique dite "general complex matriy inversian” a ¢ré
développée par Wood (1967), Bolinger (1968) [44]. Une ¢étude
comparative des deux méthodes a été publiée par Shunta & Luvben
{1969) {44] montre que la premiére méthode est plus rapide que
la seconde, la différence s'acroit 4 chaque fois qu’on auvcwmente
la dimension de la colonne (1l inversion matriciel nécessite un
temp machine élevé et un espace wémoire plus important).

Récemment , est apparue une nouvelle technigue d'analyvse
fréquencielle appliquée a4 la C.D publiée par Andersen et all
{1989) [43]. Cette derniére fait appel & la notion des valeurs

singuliere.

I.4.3 La technique du "Stepping"

Cette technique a été reprise par plusieurs auteurs: nous
baserons notre développement sur les travaux de Luvben [17].
Elle consiste & faire un calcul par saul (stepwise) en partant
du plateau fe plus bas jusqu'au plateau le plus haut de ia
colonne. Toutes les gquations rTepresentant la C.D SONE
lindarisées autour de son point de fonctionnement et scnt
transformées dans le domaine de Laplace. La variable 57 enl
remplacée par jw pour passer dans le domaine {réquenciel.

Le systéme d’'éguation obtenu est résolu pour obtenir une relation
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entre deux variabiles en fonction de fa {riéguence.

Pour une fréquence cholsie, une variable Jdu fond de colonne
(xB,B,V) ou de ]lTalimentation {xf,F} re¢oit la vafcur 140,37, lexs
autres variablies sont annulées

Par exemple soit x, =140,

i
A partir des équations du rebouillleur. on peut calculer X

et L,

H
L

L].:V!Lj +B

= [(Tw+ap,) Xp=apyLy*a,, V]
1
2

B3

comme V et B sont nuis doncg LI:O
on a4 alors

X
1 a

Bd

Les variables L, et X, sont des complexes.

Par la suite 1'équation du premier plateau nous permet de
calculer Xq, €U Ly et ainsit de suite, la procédure est rTépétée de
plateau en plateau, jusqu’d |’'équation du plateau le plus haut

(N{) gquil nous permet de calculer les variables xpoet R

S ST B

Xp Tgy 0 T By Ty
= R 1 o ! -

Ro=gy oty =85

L'égquation du condenseur nous fournit une scconde valeur de X
X, =g L Nt =g..
1 31 N =31

as

Les g{; ne sont que des variables intermédiaires qui vanlt 1ous
permettre de calculer les foncrtions de transfert désivees.

La deuxicme €tape cansiste a choisir une autre variabie de lu
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bagse, soit V=1+0.) et annuler les autre variables. et rdéitlérer

| 'opération précédente jusqu’d ce que taus les éléments de la

base se soient épuisés de la méme facon (x: =1, puls H=l puis
!

Aprés avolr calculer tous les g. nécessaires- nous obrtenons e

!

|
J

systéme suivant:

V “‘i' Eaa B + 24
{3 =
Xp =2y Xp gy V o+ gy B ooy

égcrit apres manipulation

o]

Ce systéme d’équations peut €tre r
algébrique

Xp =P LIW) Xp APy tiw) Fap(jw) R +p;, (Gw) ¥

Xp =Py (IW) Xp+pypdw) Fap, (w) R o+py, {jw) V
Les Pi; sont des points qui peuvent étre représentés soit sur le
diagramme de Bode, Nyguist, ou Nichols.

Chaque point est déterminé pour une nouvelle valeur de fréquence,

on peut ainsi décrire un spectre fréguenciel.,
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I.4.4 Application de 1’analyse fréquencielle & la colonne de

Delawure

Nous avons effectuer l’analyse frequencielle de la colonne de

DELAWARE présentée en annexe C

Les résultats obtenus par la méthode du Steppling sont visualiser

sous forme de diagramme de Bode. Les courbes de gains obtenus

peuvent €tre approximer par des fonctions de transfercs linéailres
du premier et du second ordre avec retard. Ce résultat est Trés
important dans le sens ou.il fournit une bonne information sur la
structure du modele de représentation qui serait candidat a une

identification expérimentale.
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DEUXIEME PARTIE

APPLICATION D'UN CONTROLEUR
AUTO-AJUSTABLE MONO-ENTREE / MONO-SORTIE
A UNE COLONNE DE DISTILLATION BINAIRE




CHAPITRE V

INTRODUCTION AU CONTROLE PE LA
COLONNE DE DISTILLATION




I1.5.1 1ntroduction

On appelle commande, toute action poursuivant un burt precis
qui modifie, dans le sens souhaité, le processus commande
(technologique, économique,etc...).

nérai, la marche et ]’état d’un procedé

o

Dans . le cas g
industriel sont caracterisés par un ensemble de critéres
complexes .

Ainsi, =~ dans les procédés de [’industrie chimique
(pétrochimiques), on impose des prescriptions rigoureuses quant
a la qualité et la guantité des produits a obtenir.

La puissance de 1’énergie électrique., des agents chimiques. de
la vapeur d’eau, etc..., ne doit pas pour le moins dépasser
certaines valeurs imposées a l’avance[31].

lSi le fonctionnement d’une installation est assujettie &
celui d’autres installations, la livraison réguliére des produits
correspondants peut devenir impérative.

La compbsition de la matiére premieére ou alimentation, aussi bien
que ies variables' (temperature,pression}t qui determinent le
régime des appareils isolés, peuvent donner lieu 4au cours du
fonctionnement a des variations aléatoires

Dans certains intervalles de temps, les performances requises aux
produits finis {consignes), peuvent également subir des
variations.

Pour satisfaire a toutes ces contraintes et. qui plus et
assurer la Bonne marche du procédé.‘il convient de réaliser une
sufte d'actions complexes qui peut &tre modifides en fonction des
conditions éxterieures, et de la variation des paramétres du

procédé,ou plus exactement de sa(ses) dynamique(s).
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11.5.2 Généralités sur le contrdle des procédés chimigues

Les procédés chimiques sont caractérisés en général par
a-des constantes de temps élevées, R
b-la variation plus ou moins lente de leur(s) dynamique{s) dans
le temps
c-ils peuvent &€tre & phase non-minimale [11.8.2.1].
d-ils présentent souvent des temps de retard variables [277.
e-1ls peuvent &tre fortement non linéaires, intéractifs, et
sujets a des perturbations stachastiques dues a leur
environnement.

De se fait, le contrdle de ces systémes requiert rrois
exigences essentielles:
1-une durée de régulation raisonnable.
2-la consigne doit conserver les propriétés requises.
3-la mise en place d’un dispositif de contréle, qui ne doit pas
avoir de mauvaises repercussions sur le procédé, et endommazer
son fonctionnement [141.

Toutefois, lors de la conception de systémes de contrdle,
des mesures particuliéres sont prises dans le dimensionnement du
procedé¢ a contrdler
De sorte, que pour la colonne de distillation .on peut noter un
surdimensionnement et du séparateur au niveau du condenseur. et
du rebouilleur, ceci permet d'amortir les perturbations qui
s'appliguent hjrectement SUr  les extremites de la colonne
(distillat, résidu), et de mieux maitriser les variations de la

dynamique du procédé [1].

IT.5.3 Problématique du contrdle des procédés chimiques

Le développement des sysctemes de commande des procédeés
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chimigues s’est axé sur trois directions principates:
i-formulation des objectifs de contréle.
ti-sélection des configurations de contrdle (variables de
commande);
iii—determinétion de la stratégie de commande approprice.

“

Ce troisieme objectif a été largement étudié¢ .aussi bien en
théorie qu’en pratique, et c’est 1'objet méme de notre étude sur
la colonne de distillation.

En effet une multitude de lois de contrdle optimales ont éié
Claborées et appliquées sur des opérations unitaires .noLamment
la colonne de distillation.

Par contre, 1l'investigation dans les deux premiéres directions
ne commenca en toute rigueur, que vers le début des années quatre
vingts.

Les travaux de Foss (1973}, Lee Weekmans (1476} el de
Stephanopoulos (1982) ont permi de mettre a4 jour le véritable
probleme posé par le contrdle des procédés chimigues.

I'ls ont pu établir dés lors, que 1’objectif premier du contrdle
de ces systemes n'est pas de développer des algorithmes de
commande tres sophistigués, mais plutdt d'établir une méthode
rigoureuse pour la sélection des variables manipulables et de
variables controlées {mesurées) et de les combincr de facon

appropriée [15].

IT.5.4 L'évolution du contrdle de la colonne de distillation

Les premiers travaux rvigourcux dans le domaine du conirdle
de la colonne de distillation binaire {C.D.B} ont éte entrepris
des le début des années soixante. On s'interessa au débutl au

contrdle monovariable de la C.D.B [2i]. Plusicurs lois de
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commande optimale furent mises au point et appliguees sur des
C.D.B a l7échelle industrielle: le conurdle étant eftectue sur
la gqualité du produit jugé d’un impact éconuomique plus important
gue |'autre (distiilat ou résidu).

Les premiers régulateurs utilisés a |™eéchelle industrielle
sur ce procédeée furent les régulateurs proportionnels & action
retardée{ feed-back) et a4 action integrale, dits communément les
régulateurs P.I [21.24]. Cependant, ces derniers s 'avérarent peu
performants dans le contfﬁle de procédés aussi complexes que la
colonne de distillation.

La seconde ciasse de régulateurs utilisés, ertait celle des
régulateurs a action anticipée (feed-forward). Ce Lype de
contrdleurs s'annonca beaucoup plus performants gque le premler,
par la propriété qu’'il a de compenser les perturbations du
systéme, notamument celles provoquées par les variations de débit
et / ou de composition de l’alimentation [221].

Par la suite pour des raisons économigques on s interessa au

"

contirole dual”™ des compositions de haut et de bas de la C.D.B
[16]. Cette nouvelle approche, donna naissance aux travaux de
Rijnsdorp (1962,1965) puis de Davison({1970). Ces derniers. ont
mis l'accent sur les fortes intéractions qui existent entre les
deuy boucles de contrdle de compositions des régulateurs P.l.et
leur effet sur la détérioration des performances reqgquises [16].
Et c’est alors, gue toute une théorie de découplage fur élaborée
par Luvben [25] et wmise en pratique par Zalkind [161: les schémas
ﬁe contrdle qui en découlerent furent imeilleurs que les
précédents puisque l'action du controteur Es T beaucoup plus
rapide et présente moins d’oscillations [16].

Toutefols, la C.D étant un procede fondamentalement non
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lineaire, le probléme de changement de ia dvnamigue se posa . que
Cela soit di au changement de ses Caracreéristiques dynamiques.
Ou  au changcment‘de'son point de Tonctionnement .PFour cetto
raison, les schémas de contrdle precités furent reiis en causc.
En effet, les parametres des controleurs précités s0nt
dimensionnés a partir de |’identification du procédes en Lemps

différe. selon le schéma suivant :

PERFOR”ANCEB CALCUL MODELE
i
)
. 4
REGULATEUR PROCESSUS >

- FigIl1

Ces paramétres gui sont figes dans le temps agissent par la loi
de contréle sur le procédé dont les caractéristiques dynamiques
50Nt susceptibles de varier, ce qui conduit naturellement 4 la
détérioration des performances desirées.

Il aurait fallu  trouver une npouvelle philosaphie duo

contrdle, qui posséde la propriéte d’adapter le controleur aux

variations de(s) dynamique(s) du procédé [17].

I1.5.5 Variables de contrdle du procédé de distillation

La classification des variables de contrdle de la C.D ost
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basée sur la capacite de certaines grandeurs physiques d'alidérer
ou de changer certaines autres. Parmi ces grandeurs. telles que
le débit d'alimentation, la composition d'alimentation. ou la
température ambilante, qui ne peuvent pas etre aliérdes ou
controlées dans les limites du procédé, sont dites variables
incontrdlables. La température de 1'alimentation, celle du
reflux, ou celle du rebouilleur, ainsi que le débit de vapeur
d'eau sont des exemples de variables contrdlables.
Les systémes de commande automatique des colonnes de
distillation, ont pour 1r&le de prévenir les perturbations causées
patr les variables controlables, et de compenser les perturbations
causées par les variables non controlables {(feed forward) [22].
Dans ce type de procéde, on peutl rencontrer trois catégories
principales de boucles de contrdle: de débhit, de bilan. et de
gualité [31]. Etant donné que dans cettlte drude nous nous
intéressons a la troisiéme catégorie, ou les variables contrdlées
sont les compositions des produits ( distillat et / ou résidul.
les variables de contrdle le plus souvent recommanddées  sont o
reflux R { pour le contr8le de la qualité du distiliat) et 1o

débit vapeur V ( pour le contrdle de la qualiteé du résiduy [19].
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CHAPITRE VI

GENERALITES SUR LE CONTROLE
| ADAPTATIF




11.6.1 Introduction au contrdle adaptatifl

-~

Les premiéres investigations concernant le controle
adaptatil, sont apparues des le début des anndes cinguantes
Cette nouvelle approche de contrdle éGtait motivée par le soucd
de conception de systemes de pilotage automatigues des avions

Cependant, il a fallu attendre ie début des années saixante
pour enregistrer un nowmbre lwmportant de travaux en théorie de
contrdle gtochastfque
Ainsi, la programmation dynamique introduite par Belleman (1937).
et la théorie du contrdle dual introduite par Feldbaun(1900) .,
ainsi que les contributions fondamentales de Tsypkin, ont cte &
la base de la compréhension des systémes adaptatifs (33).
Toutefois, ¢e nlest que vers le début des anneées gquatfe vingis,
gu'apparurent des démonstrations rTigoureuses ¢oncernant fa
stabilité des systémes adaptatifs .Ces démonstrarions. reposaient
sur des hyvporhéses trés restrectives
Dans le but de justifier ia nécessité de ces hvporhases.
d'intéressants travaux de recherche en robustesse des SYSLames

adaptatifs sont apparus.

11.6.2 Appraoche au_concept de la commande adaptative

Le sens de 1'adaptation, dans le contexte Automal ique. esl
en fait difficile a4 définiry.

Oon peut dire néanmoins, qu’

intulitivement \ un  regulateuy
‘adaptacif peul changel S0N comportement en réponse L la variation
de la dvnamique du procéde er  des perturbations  [531.1s
changement s¢ faisant automatiguenent.

Nous retfcenons également, la delinition de ta comnande adaptal ive

avancée par Landauw et all dans leur ouvrave de mdme titre [L17):
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"Clest un ensemble de techniques utilisées pour 17ajustument
automatique en ligne ¢t en temps réel des régulateurs des boucles
de commande afin de réaliser ouw malntenir un ¢ertain niveau de
performances yuand les parametires du procédé A commander sont

501l incoennus so0il / et varient dans le temps”.

11.6.3 De la commande conventionnelle a la commande adaptative
la contre réaction, essentiellement utilisée dans ifes
svsteémes de rTégulation conventionnels. consiste a comparer la
grandeur a régler avec une vateur de référence , ¢t le processus
de réplage commence lorsque la grandeur & régler s écarte doe fa
consigne, comme le montre la figure 11.01. pour le contyrdle Jdun
systéme monovariable.
Cependant, |'introduction de 1’approche adaptative du controle.
Temet en qguestion Ja contre réaction, el une question » impose
naturellement &4 notre esprit:
"Quelle est la différence entre les svstemes de  commpande
adaptative et les systémes de commande & contre véaction v
Les variations non mesurables et inconnuus des parametres
dun procédé atfectent les performances d'un syatleme dy commandy
a contre réaction utilisant un régulateur & paraméires Tives
L'origine de ces variations est  due a deux tvpes e
perturbatians:
~periurbations agissant sur les variables & réguler.

—-perturbations paraméirigues agissant sur les performances du

s

systéeme de commande.
Dans le cas de la contre réaction, an a constate que le (ypu
de régulateur correspondant ne permet de reduire gue 1 erfel des

perturbalions agissant sur les variables & reguler.
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Pour pouvoir prendre en considération Ew.duuxiéMw type de
periturbations., on introduit un nouvedu concept de wmesure des
performances du systeme: i indice de periformance (1.9,

L'écart entre {'[.P désiré et |'T.P mesuré va &tre (raité par un
"mécanisme d'adaptation".

La sortie de ce dernier vy agir sur les paramelres Ju réautateunr
ou directement sur le signal de commande afin de modifier d’une
maniére appropriée les performances du svsténe.

Le principe des systemes de commande adaptative st iflustré dans

ta Tigure I[1.2

PERTURBATIONS

CONSIGNE A_ J

| + +
REGULATEUR '9? PROCESSUS

| - AJUSTABLE -

|

4 |
PERFORMANCE ,
DESIREE | SYSTEME AJUST ABLE [

0 Ble i

COMPARAISON MECANISME L
DECISION )lD'ADAPTAT:oN \/ \

7‘\ MESURE

1P

-

Figll.2 :
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[1.6.4 Technigues de commande adaplabtive

Trois approches ont £té e§sentiellemcn( cansiddrevs pour v
développement des stratégies de conmmande adapltaltlives. deslinces
au contrdle des procédés & parameires inconnus cthou variables
dans le temps:

—approximations des strategies de cCommande oplimales
stochastiques “duale”

—svsltémes de commande auvto-ajustables (sell-tuning control:sTC).
—commande adaptative avec modele de réfeérence(model reterence
adaptive control :MRACY.,

La premiére approche introduite par Feldbaunt 1983) s avére
une technique exlrémement compliquée. mais e¢lle présente
néanwoins un intérét théorique pour comprendre et évaluer les
performances maximales de technigues plus simples{STC.MRAC).
Les deux autres technigues sont relativement simpleés a metire Gn
oeuvre, el sonl ies plus utiliseées en pratigue.

‘Le développement de ces deux dernieres technigues reposeg sur
|l "hvpothese [ondamentale sulvante:

"Pour toute les valeurs possibles des paramétres du procedd.
Ol SUpPPOse gu'il existe un rTégulateur de structure donnée Guoi
peut assurer la réalisalion des performances desirécs.

Le rdle de la boucle d adaptation est uniquement bimité a2 estimeyr
les pnram&chs de ce contrdleur dans chaguoe cas’

Dans Jde nombreuses situations, les performances desirdes du
systemes de commande & conlre rdaction peuvent Sire spéciiides
¢roterme de "fonction de transfert'.

Dans ce cas. o régulateur est calculé de telle sortve quoe pour

unn modeéle de procéde donné. le systéme en boucle Fermée 500l

Catacleriseé par une fonction de transfert specifide a priori
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Mais cette fonction de transfert ¢tant donnée. le probléme de

Calcul du régulutecur peut étre relormulé, selon la forme indiquée

dans la figure 11.3

S
CALCUL MODELE
REGULATEUR PROCESSUS

)
I

REGULATEUR PROCESSUS

MODELE DE
REFERENCE

FigII.3

_ 1] 1> . FA S - N _ ’ . - . oo s
Le "modele de référence” n'est autre qu'une réalisation de la

fonction de transfert desirée du svstéme de communde en boucle
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Dans ce cas. le calcul est fatt afin que:
l-1'erreur entre fa soriie du procédé et la sortie du modele 3011
tdentigquement nulle pour conditions initiales identigues.
2-1'erreur injtialé s annule avece une dynamigue prespecifide
{dynémique du régulateur).

OQuand les paramétres du procéde sant inconnus ou 1]s varient
dans le temps, pour assurer la réalisation et/ou le maintien dex
perfarmances désirdées, [’extension naturelle des schemas

{I11.1,17.3) conduit aux schémas ci-aprés

MECANISME
D'ADAPTATION

REGULATEUR
AJUSTABLE

A

MODELE DE
y(t-1) REFERENCE

Figl4
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Le schéma H:4;A représente une commande adaptative avec
modete de réference, o7 e

La différence entre la sortie du procéde ¢t la =orTtie du moddle
de reférence est une mesure de la daffeérence entre la performance
regllie et la perflormance désirve.

Cetite Information est utjljsec par le mecanisme d’'adaptration
ainsi que d autres informations, pour ajuster AULOmAaTiquemnent ies

parametres du régulateur.

PERFORMANCE CALCUL ESTIMATION
MODELE
DESIREE REGULATEUR PROCESSUS

REGULATEUR PROCESSUS —>
AJUST ABLE

¢

Figll.5

Le schéma 11.5 représente une "commande alUlo-ajustanle ", (1 ext
une extension au schéma 11.1.
Le modéle du provédé servant pour le calcul est remplace par un

modele estime en temps réel a partir des entrées vi des sorties

du procedé,

67



11.6.5 Commande aduptative directe et indirccte

Le schema de commande adaplatif avee modele de réference
(Ilﬁgﬂ ¢sl un scheéema de commande adaptacive direccte (dite aussi
impliciter. des pﬁrumétres du reégulateur Stant ajustds on unu
seule Ctape.
Le schéma de commande auto-ajustable (1§.5) est un schéma de
commande adaptative indirecte { explicite ). car l’adaptatfon des
partametres du régulateur se fait en deux érapes
l—estimation des paramétres du modéle du procédé
2-calcul des paramcétres du régulateur a partir des paramétres

estimes.

[I.6.6 Struclture globale d’un _systéme_de commande adaptative

A pértir de ce bref apercu sur la commande adaptavive. nous
retiendrons que le systéme de commande adaptative cohtient o n
plus d'une boucle de commande & contre réaction avant un
rézulateur & parametres ajustables, une bouclie supplémentaire qui
agil sur les parametres du régulateur atin de maintenir des
performances du systéme en présence des variations des paramétrtﬁ
du procede.

Cette boucle supplémentalre a aussi une Sfructurc a contre
réaction ou la variation contrélée est ta performance du syvsteme

de commande proprement dit.
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CHAPITRE VII
L' ESTIMATION PARAMETRIQUE




I11.7.1 Introduction

La commande adaptative slavrticutle SUT Geux phiases
distinctes:
a-estimation des paramétres {(dans la boucle d’'adaprtation).
b-svntheése de la lol de commande selon la stratégicv de commande
choisie (dans la houclie de contre réaction).
L'estimation des parametres Cst en fait Dasde sUT
I1'identification en temps réel du procéedé: wile repone sur 1Midée
sulvante |
"Réduire selon un critere donné ] 'écart entre la sortic reelle
¢l la sortie prédive”.
Cette derniere étant calculée a partir du modele predicoil du
procaédé a contrdler. Néanmoins, avant d’aborder ¢es nouvelies
notions, nous développerons auparavant la notlon de modéle Jde

procédé dans le contexte automalique.

11.7.2 Modele du procédé perturbé

En pratvique, la dynamigue du proccde a commander  est
appraochée par un modeéle pa}amétriquc finéalre ¢t stationnaive
dans un domaine plus au nmoins restreint avtour de son point de
fonctrionnement. Ce type de modele, dit de représentatioen ctablit
une relation de cause a effel entre les variables auguelles te
fonctionnement du procéde est le plus sensible de manlere
a realiser un mellleur compromis entre l'erreur de modélisation
et.ln simplicite du systeéme de commande .

Considérons un  procede monovariable, évolpant dans un

environinemen! perturbé selon la figure 11.6
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Perturbation

Entree Sortie

Procede > . ult)

u(t-k) snonovariable

Figure 11.6

son modéle linédarisé autour de son point de foncrionnement:

‘jkﬂ-y&\‘i __.__....._A\“H B ’-‘)n\)U‘) = Ao U\-\-K)+--—-+
dt . dt"

)
+ To f o+ 4 A‘:[;) + dlb) 4+ Vi E.qI.71

yvit):sortie du systeme
uft):entrée du systeme
" kKrirertard du systéme
dt):composante continue de la perturbation correspondant a une
entrée nulle.
E{t}: entrée aléatoire.
v(t);composante des perturbation mesurables du SVIiLeme,
P rordre des perturbations aléatoires
n,m, représcntént respectivement t’ordre de la sovtie Jdu SVALD&iNe .
el de son entrée: }]s determinent la struéturc da syscéme,
Lors du passage dans le domaine de lapluce .nous aurons:

Y5 4 AL SIS 4 ..., e STYLS) = B @ " Uy ..y

—ws ™m
B €TEIT U L kLt L g, 87 sy,

+ 3L 4 w9 E.ql72
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par abus de notation .nous poOserons:
yis)=yio), uts)=ult), V(¢= V(l‘)} a(s) = aly) ) T(S)‘: ‘“')-

| "éguation 11.7.2 devient

ﬂU’)L’L.\.d\15+~-+a\nS‘") = e XS (Boa . ahma™) U L)

NG S TS D B 15 I C RIS FqIl73

Toutefois, l'utilisation du matériel informatique pour realiser
| "automatisation des procédé&(micrqprocesseur. ete, . ) conduir &
manipuler des  valeurs discreétes des différents signaux.
tesquelles sont traitées par lTalgorithme de contrdle implement é
S5ur calculateur numeérique et relid au procédé [3114.

Le passage du signal réel (signal continu dans le Cas dun
procede continu) & un signal discret s'opére alors 2rice & la
théorie de [’échantillonnage [Annexe Al, suivant une période
d’¢échantillonnage bien definije

Le modele échantillonné du procédé monovariahle esl alors:

Al Y(E) =g B{g L) U(e) +Clg 1) ( () +D(e) +V(t) Ea.11." 4

CJ"I test dit opérateur de retvard. X{t}:q*.X{t+J)

-1 - . -1 . -1
Alg ) —l+dil q o ta, g
Bla™y =by +b, qh e +b_ g™
C(q*) =l+c. g ! Tt q?
Les racines de € doivent €ure des zéros stables [ Annexe A
k tretard du systéme, multiple entier de la période

d’échantillonnage T, » kz1.
Les perturbations d(t),v(t}) définies précedemment .. peuvent

€lre éliminées en introduisant des compensateurs dans le SYsteme
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de contr8le en boucle fermée [I14), de sorte que le wmodéle du

LBq‘)

A Y(E) =g U(L) +C(gt) € (£) Eq.[1.7.5

proceéedé perturbé devient

Ce modéle est connu en automatique sous le nom du medeéle auvto-
régressil a moyenne ajustée el entrée exogene (ARMAX). 1! est

représente par la figure ci-aprés

183

ult) + y(t)

Figure 11.7

Il est a la base de la synthése de la plupart des lois de
commande lineaire et de technigques d'identification; sa structure
discréte le rend facilement utilisable numériguement .et il est
capable de représenter le comportement de la majoriteée des

procedés industriels.

11.7.3 1lntroduction au modéle prédictil

Ainsi gue nous l’avons souligné précédemment. la notion
d'estimation des pavamétres inconnus et / ou varjableées dans te
temps d'un procédé est dirtectement liée a la notion de prédiction
sur une horizon donnée de la sortie du systéme ,prise dans le cas

de la C.D.B comme étant le retard de ce dernier.
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Le modeéle réel du procédé n’étant pas disponible a cause des
raisons precitées{caractéristiques dvnamigques inconnues  oOu
variabies} on le suﬁstitue par un modéle de structure le plus
souvent prespecifbiee [17] mais de paramétres inconnus &
1’exception du retard du systéme.

nous pouvons exprimer ,qu'a l7insvant t+k, la sortie réelle du

procédé:

Y(t+k)=Y*(t+k/t) +¥(E+k) Eqg.11.7.6
Yotk cest la prédiction de Y(t+k) a l'instant T.
Y{t+k) cest l’erreur de prédiction,

Dans le cadre de ce travail, nous nous proposons d'appliquer
sur le procédé de distillation un contrdle adaptratif{auto-
ajustable) selon 1'approche directe(section I1.6.5}.

NOus nous intéfesserons donc & l'estimation des parametres du
modéle prédictifl reparamétrisé par l'intermédiaire de | "éguation

diophantine:

C(g ) =A(g V) E(g™) +g™*F({g™) Eg.11.7.

ou E.F sont des polyndmes avant pour ordre respectii k=l.etn-1

A partir de (171.7.3),et{II.7.7),nous aurons

v : F N e D )
'.t+ ) c () + C (&) + (e (c+ .)
D=E.A Egs.11.7.3

G=E£.B

A partir de(11.7.6),et{I1.7.8),nous aboutissons a l"algorithme
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du modele prédictif rteparamétrise:

F G
Y (t+k/E) =S v(e)+ 2 Uit
(Crk/t) =z ¥(£) +2U (L)

Fle+k) =2a(e+k) =E(g™) [ (c+k) Fqs. 11.7.9

A partir de ce modéle, nous voyons bien que les polsnémes F.G.et
C sont de coefficients inconnus.
Pour pouvoir calculer la prédiction de la sortie réelle. nous

Taisons appel alors 4 une mérhode d'estimation.

IT.7.4 Principe de )’équivalence certaince

Les différentes techniques de la commande adaptative
(STC,MRAC) reposent'principalemenc sur le concept a'estimation
en ligne des parametres du procédeé.

Le principe de 1’équivalence certaine issu de Ja théorie du
contrdle stochastique permet d'utiliser les estimés comme s ils
etaient des paramétres vrais [42].

Ceci  dit, les in;ertjtudes sueir les  estimés ne  sont pas

considérees,

11.7.5 Algorithme d’adaptation_paramétrique

Considérons le systéme décritv par le modéle déterministe

suivant:

A(g™) Y(E) =B(q™) U(t-k) Eg.Li.7.10

Cette €guation peut étre reformulée sous la Torme vectorielle
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suivante:

Y(r)=¢(t-1)T.8 CEq.L1.T. 1]

ou $(t-1) esc le vecteur de mesure (de regression) deflini:
 (r-1)'={-v(t-1)......,¥vit-n):ult=K=1).........u{vt-kK-m)]
-1

ou n,m sont respectivemenf 1’ordre de A(q'i)~ et de Bigq ')

0 est le vecteur des paramétres

A chaque pas- d'échantillonnage, la nouvelle estimation des
parametres du modéle sera obtenue en minimisant un critére

d’erreur

49
.

Le calcul recursil.( c’est a dire la nouvelle valeur
paramétres est égale 4 la valeur préceéedents plus un terme de
correction gui deépendra des dernieres mesures). de 8 sera obtenu

par une expression générale de la [forme

[Nouvelle estimée} [ Estimée précédente

des parametres | =| des paramdétres
L {vecteur) J L {vecteur)

[ Gain d'adaptation’| [ Fonctions des
+ x{ mesures Eg-11.7.1%
L . (matrice) 4 L (vecteur)

" Fonction de l'erreur

X de prédiction
L (scalaire) -

Le gain d adaptration parametrigue est calculé suivant | Tapproche
considerée {32,391, nous reviendrons par la suite sur le sens de

ce gain dans |'algorithme d’estimation, .
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11.7.6 Méthode des moindres carrés récursifs (M.C.R)

Dans la théorie du contrdle adaptatlif, diftérentls schémas
d’estimation récursive des parametres du modéle predicurif de
procédé 4 controler ont été développés [42].

Notre choix de la  méthode d'estimation des M.C.R  dans
I'algorithme de contrdle de la C.D.B est dicté par sa srmplicite
el sa convergence rapide [467].

Aussi, avons nous noter,qu’a itravers les applications de la
commande adaptative sur la C.D, cette méthode d'estimation est
adoptée p&r différents auteurs [23,36.35].

Cependant, la méthode des M.C.R pourralt présenter l’inconvénient
d’une convergence asymptotique du gain d adaptation vers zéro.
ce gqui est indésirable pour un procédé & paramétres variables
dans le temps.

Pour pallier & ce probléme, on peut réinitialiser le szain
d'adaptation en introduisant un facteur pondéral.

Considérons le modéle discret du procéddé monovariable de
1'éqguation 11.7.5., Etant donné la difficuité de Jé deétermination
des coefficients C. lors de la simularion [36], nous
simplifierons le praobleéeme d'estimation en supposant que les
parameétres Ci sont nuls, pour i=1.....p.

Nous dirons alors gque les paramétres estimés sont non-biaiseés
.la perturbation aléatoire dans ce cas se rvéduit au bruit blanc
discret,elle est done indépendante des entrées ¢t des sorties du
sySFéme[JS]. ‘

le probléme d'estimation est donc de trouver les evstiméeés 0 des

paramétres inconnus 8 qui minimisent la fonciion perte

L
—
I
—
L)

N
T=Y" [y (t) -y~ (t/t-k)]* E
¥4

N:le nombre d’observations.
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Dans la méthode d'estimation des M.C.K., on choisit de minimiser
frerreur de prédiction

La Torme récursive de l'estimation des partuaméires osis

e(t):e(t"l)‘*ﬂ'(t)._‘?(t) Eg.lLl.7 . 14,

ou encore

8(e)=8(t-1)+K(t). [y(£)-¢T(c) .B(c-1): -9 1T H3b

ou K{t) est le gain du filtre de Kalman

Ce gain permet de corriger |'estimation des parametres 4 chague
pas d’échantillonnage {voire section 1}.7.53).

Toutefois, 1Talgorithme d'estimation tel qu’il est présenté dans
(LT.7.14},1invoque un probléme d'inversion matricielle [121).
Pour eéviter cetrt vcomplication. on deéfinit la matrice e
covariance de l'erreur d'estimation Pt} de dimension
[{n+m+1)}*(n+m+1)], P(t) est définie positive. e¢l!lle permet de
mesurer l'erreur d'estimation, ses éléments tendent & diminuer

avec le temps, elle e¢st caleculée selon |'éguation de récurrence:

P(t)=P(t-1)-P{t~-1) .¢(c-1). [¢p7(r-1) . P(c-1}).$(C~1)+1] "

Eg.11.7.15

L equation précédente exige une valeur initiale de PLTI.PIUT.

En utilisant le Temne d’inversion matricielle,{11.7.13) duvient

Ple=1).4(L) -
1+07(t) .P(t-1) . L)

K(t)=
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P(E)y=[I-K(t).¢") xP(r-1} Eg. 11,7017

Une caractéristique des équations (11.7.16).¢0 ([1.7.17) est {jue

les normes de P et de K tendent vers zéro au fur et a mesure yuc

['estimatlion évolue dans le Cemps: ce gul veut dire yue de plus
1 - : . . ~ - . .

en plus la correcticn des estinmes (5] diminue dans le temps

jusqu'a s’annuler.

Ceci conduitl & une convergence asvmplotigue des parametres {(leurs

valeurs deviennent constantes).

11.7.7 Estimation des M.C.R avee facteur d’oubli

L'algorithme dlestimation des M.C.R peut &tre modifie de
fagon a maintenir la sensibilite a4 la variation des paramelres
du procedé. Llapproche la pius naturelle pour cette modification
est de favoriser les informations les plus récentes au delriment
des plus anciennes, de sorte gu'on affecte auy premieres un
facteur pondéral plus importani qu'aux secondes
Ceci sexprime Aussi par I’introduction de pondération
exponentielle, dite facteur d’oubli, dans Frindice de

.

performance:

L4
JOCL)) =z: AT 9T(i-1) .0 (1) -y (D) 1" TRV AU
f=7
tel gque A est le facteur dioubliy:
Lorsque A=l. toutes les données sonl ponderees eaaletinent.,
Poﬁr G < A < 1. les donndes les plus recenles sont plus
pondérées gue les ancliennes mesures.

tlalgorithme dlestimation des M.C.R modifié est donne:
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6(t)=8(c-1)+K(£) . [Y(£)~T(£) .B(t-1)]

Ple~1) .¢ (L)
AgT(t) .P(t-1) . ¢ (2)

X(c) = Eqs.11.7.19

'y
o
N
il
LT

| [I-K(£) .47(£)].P(t-1)

I1.7.8 Bref apercu sur les différentes_ formes du facteur
d’oubli |

Dans la théorie du contréile adaptatif, plusieurs variantes
du facteur d’oubli 6nt été développés i331], les plus
fondamentates sonc:
l1-facteur d’oubli constant.
2-facteur d’oubli Qariable.
S;Iacteur d’oubli & trace constante.
La premie¢re forme est appliquée aux procédés stationnaires, alors
gue les deux autres s'adaptent mieux aux procédeés a dynamique

variable.
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CHAPITRE VHI

LE CONTROLE AUTO-AJUSTABLE
MONO-ENTREE / MONO-SORTIE




11.8.1 Introduction au contrdle auto-ajustable(S.T.C}

Le coptrdieur auto-ajustable(S.T.C) a €té proposé pour la
premiere fois par Nalman (19538).
Mais ce n'est yue durant cette derni¢re décennie, gue l‘upproche
S.T.C de la coummande adaptative‘a suscité un intérét grandissant
par rapport aux autres approches adaptatives
Ceci vient du fait de ta flexibilité du contrdoleur $.T.C. de la
simplicité de son algorithme, et de la facilite de son
implémentation sur calculateur numérigue.

En fait, la conception de ce contrdleur peut &tre basée sur
deux approches différentes.
lLa premiére approche est basée sur le placement de pdles du
systeme contrdlé en boucle fermée.
Dans cette étude, nous nous intéresserons a la seconde approche;
cette derniére est basée gquant a elle sur le critere de
minimisation d’une fonction colt quadratique .
Nﬁus justifions c¢e choix par le fait que cette approche nous
semble la plus compatible avec le procédé de distillation.
En effet, le contrdle des procédés industriels, est souvent
conduit en automatique de Tagon & avgir un produit fini de
qualité & un cout rvéduit, compte tenu des perturbations quil
agissent sur le systeme.
On ne peut donc pas maintenir les performances constantes, mais
seulement réduire leurs variations ou leur ‘fluctuations
Nous ferons donc appel & la notion de variance que représente
l’éﬁurt quadratique.d’une variable aléatoire par rapport a sa

moyenne.
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1T.8.2 Commande_a_variance minimale peénéralisée

11.8.2.1 Les systémes a phase minimale

Les différentes stratégies de commande sont liées aux
hypdthéses faites sur les zéros du systeme a commander et aux
objectifs de commande {(critére de contrdle).

11 convient & cet endroit, d'introduire la notion de systéme &
phase minimale et de systeéme & phase non minimale.

Considerons le modeéle de proceédé monovariable dans 1’égquation
{I[.7.5), nous dirons gue ce procédé est un systéme a phase
minimale au sens automatigque si les zéros de B(q%) sont stables
[Annexe A ].

Pour mieux appréhender la relation de cette classe de systeémes

avec la structure du contréleur §.T.C & adopter, nous aborderons

par la suite la loi de commande du contrdieur $5.7.C.

11.8.2.2 Loi de commande directe

Nous considérons toujours le procédé décrit par (II1.7.5).
la structure du contrdleur est Dbasée sur le critére de
minimisation de la wvariance de la variéble de sortie y-.
1'objectif du contrdle est donc de minimiser la fonction cout

quadratique sulvante

J=Var(y) Eq.I171.8.1

Les connalissances & priori sur le systéme sont:

-le retard k.

-une borne supérieure des degrés de chague polynbme A et B.
-le polyndme C est stable.

Le modéle de (I[.7.5) peut €tre réicrit sous la forme
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1

= s,

—k —1 - 1 -1 )
vk =£lw;£ﬁﬁi_l, (¢! f+£1ﬁi_l_ (E+k) Eq.I11.8.2
y{t+k) Ag C Lu; Ag) ¢ q

Cette équation montre bien que {a sortie y(t+k) dépend de la
séquence des signaux de contrﬁle ultérieure jusqu'a 1’instant t,
et la séquence des perturbations jusqu’a !’instant t+k
L'equation (I1.8.2} peut &tre rééxprimée:

(0) = ALg. ¥ () -B(g™) .ult-k)
clg™)

I Eq.11.8.3

Considérons le modele de perturbations aléatoires exprimé par

-1
m(tek) =S4) r(eeky  Eq.11.8.4
Alg™)
nous pouvons considérer que m(t+k) posséde deux composantes

m (t+k} =fonctionde[{(t+k),...{(t+1)]

m, (t+k) =fonctionde({(¢t),..,{(t-1),..1.
tel gue m](t+k)'est inconnu a l’instant t et nb(t+kl peut é&tre
calculé a l’instant t, d’ou la meilleure prédiction de'm(t+k)
peut €tre étvablie par ny (t+k)
Le prédicteur a variance minimale est donné alors par:

A(t+k/ ) =m, (t+k) EQ.11.8.5

Rappelons |'équation de Diophante (I11.7.7)

A partir de (11.8.4) et (LI.7.7) nous aurons
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m(t+k/t)=M.C(t) Eg.11.8.6
Alg™)

L'erreur de prédiction est donnée par:

mt+k/ )y =m{t+k) -M{t+k/t)=E(g™t} . {(t+k)=m (t+k) Eq.I11.8.7

Ce signal est une moyenne mobile d’ordre k, il est incorreéle avec
m ,u.et ¥v.
lLa loi de contrdle peut &tre maintenant formulée, la fonction

objectif étant donnée par:

J=E[y?(t+k/t)] Eq.Il1.8.58

en utilisant (11.8.2), (I171.3.4),(I1.8.7),et (I1.7.7)

nous obtenons:

_r Blg™) 2
J‘[_A(cj__l).U(t)+m(t+k/t)]d+ Eq.11.8.9

E({m(tvk/t)])
Le second terme dans la fenction colit n'est pas affecté par le

" signal de contrdle. La loi de contrdle & variance minimale est

donnée parv

- -Alg™) . . :
Uo(t)—*B—(—q—Ll—)—.m(t*k/t) Lq.II.SlO

Les g¢gquations (11.8.6),(I1.8.3).nous permettent diecrire

-G(g™t)

t =
Up LE) B(g!).E{(g™)

JyiE) Eg.11.8.11
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N

1! est clair gue pour pouvaoir utiliser cette toi le poiynéme
B(qﬁ) doit étre stable,

Pour lever cette restriction sur les systémes a phase non
lninimale, on a introduit la stratégie de commande S.T.C &
variance minimale généralisée [Clarke et Gawthrop].

Duns cette derniére stratégie, la structure du contrdleur est
basée sur le critere de minimisation de la variance d’ung sorTtie

auxiliaire

$(t) =P(gt).Y(t)+Q(q™) . U(t-k) e qn
-R(g™) .W(t-k) fa-1t.8.12

ou w{t) est la trajectoire (consigne}.

P.Q,R sont des fonctions de transfert en gq , choilsies par
1’utilisateur([39].

Le schéma (T1.8) illustre la structure du procédé avec sortie

auxiliaire.

[13}] ¢
— T
Conmande + Sartle
wit} +
) wh
—eeee———(] q — "
[ ]
r
* b N #1)
. l
» o | " »
. Sertie
swdlisire
Tradooteire
Wt
—— «

Fig.I.8
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La fonction coldt a minimiser est donc

Egq.11.8.13

L’objectif du contr?}eur S.T.C dans ce cas est de minimiser uﬁe
fonction coiit quad}atique qui incorpore ies fluctuations de
1’entrée, de la sortie, ét de la trajectoire désirée.

Pans {IT7T.5.11) ,les signaux Q.u{t),et R.w(t) sont connus a
l7instant t+K.

Donc le probléme de prédiction de &®(t+k) devient un probleme
d'estimation par les M.C du premier terme de (11:8.11)qui est de

la lTorme

¢, (t)=P(g™) .Y (L) Eq.11.8.14

avec

g"l) :fﬂ_(.q_-:_?_.

b - Eq.I1.8.15
P (g™)
A partir de {([1.5.12),et (I1.8.2).0n 4
P, B P
£y =2 U(e)+F . m(t Eg.11.8.1¢
¢, (£) A (t) P, m(t) g.11 >
et
C. Py, F
=E+g7k, Eg.I1.8.17
2.p, 9 2P,
or e



Oy (L+k} =9, (t+k/C) +§ {E+k) £g.11.8.18
d'ou
; . F G ] .
¢}.<t+k/t)-C_PD.Y(t)+—C,.U(t)., Eq.L[.8.19
b, (£+k) =2 m(e+k) =B (£0k) Eg.11.5.20
on déduit
$(c+k) =$,(t+k) Eq.11.8.21

La fonction de¢ transfert en boucle fermée est obtenue en

combinant la sortie du systéme a2 la loi de commande

G+0.C  y(py,_B.R

y(t)zP.B+Q.A' T.B+0.A

H{E-k) Eq.11.8.2

1o

"On rappelle que la loi de commande est spécifiée en choisissant
le signal de commande u(t) de sorte a4 minimiser la fonction coit
de {I1T.8.12)

ce gui conduit a:

¢ (t+k/t) =0 | Eq.11.8.23

d ou

&, (C+k/E)=R.W(Lt)~Q.U(L) - Eq.11.8.

[

3

donc
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_R.W(E) ¢, (£+k/E)

U, Eq.10.8.23
Q
a partir de (11.8.25) et (I1.8.19)
C.R.W(L)-F.Y(E) /P .
u,= R.W(2) (¢} /By Eq.II.8.26
. C.0+G
a partir de {(11.8.19) nous pouvons poser:
ng n
4fy(t/t—k)=Z:gg.u(t*k—i)+£§1}.y(t—k~i) Eq.11.8.27
=0 (=0

Pour calculer la commande (Eq.11.3.26), il est nécessaire de
connaftre au préalable les valeurs des coefficients gi‘fi du

modéle reparamétrisé. Ces derniers seront donc estimés.

La figure ci-dessous, schématise le systeme contrdlé en boucle

fermée.
1"y c
——l
+
WK
Wi N "y
—_— £ 't '
. [} [] NS
~
LR
’
R .
*
i
4 | qu—
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Nous présentons ci-dessous, l'algorithme de contrbéle STC

d’un procéde mono-entrée/ mono-sortie avec la méthode
d'estimation M.C.R combinée 4 la stratégie de contrdle a variance
minimale généralisée.

L’aleorithme

-a 1’instant t=0, initialisation.

8(o)y=[0,0...,0)

P(0)=P,I,P>0

-a chague instant d'échantillonnage t>1,:

l-mesure de la sortie du systeme v{t) (4 partir du modele
mathématique).

2-calcul de la sortie auxiliaire ¢y(t):P.y(t).

j-estimation des paramétres B

B=[g@...,g¢,fw...,f )

e

d4-calcul de la commande:

E.w(t)-F.Y(t) /P, :

6%2+ G

ule) =

3-envol de la commande & |'entrée du svstéme.
G-mise @ jour et sauvegarde des vecteurs el malrices de
données, pour les utiliser dans les futures itérations
it
ENES,
Pit)

refaire 1 & 6.
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CHAPITRE IX

o SIMULATION :
RESULTATS ET INTERPRE[ATIONS




Ce travail recouvre deux aspects du contrdle du_procédé de
la disvillation:

-~un medele linédaire de représentation est-il suffisant pour
décrire le comportement dynamique du procédé qui peut @tire
fortement non linéaire [16], notamment dans ce cas la 7

-le deuxicéme aspect, consiste a analyser les performances

du controleur STC, dont la convergence et la robustesse ont &té
¢tudiées dans un travail antérieur(46]. pour la régulation, et
1"asservissement de la composition du distitlat xd.
Enfin.‘nous introduirons le phénoméne d’'intéraction qui existe
entre le haut et le bas de la colonne[16], & partir du moment que
F'une des extrémitée est déplacée de son point de fonctionnement
(perturbee) est que le controleur agit sur e¢lle en conségquence.
Nous nous baserons pour cela, sur l'étude fondamentale faite par
:Sastry et all [23]); ces derniers ont mis au point une simulation
de |’applicarion du contrdle adaptatif sur un moedéle non linéaire
de la C.D.B de Wood et Berry.

Par la 'suite, nous ferons rvéférence a cetie étude par lu

notation [S8].
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11.9.1 Introduction au contrd8le STC de la C.D.B

Le régulateur auto-ajustable de base [Astrom et Wittenmark,
1973] a été appligqué pour la premiére -~fois sur le procédé de
distillation dans une ¢tude [23] faite par Sastry et all (1973)
pour le contrdle de la composition du distillat d’une colonne
pilote, el ce aprés une étude de simulation basée sur un modéle
non lindaire de la méme colonne.

Cependant., dans cette premiére ianvestiguation, concernant le
contrdle adapratif de' la C.D.B, on considéra le procédé dg
distvillation conme un systéme monovariable. ou I’utilisation d’un
algorithme de contrdle mond-entrée / mono-sortie (5180) restait
suffisant.

Par la suite, un nombre important de travaux apparurent dans ce
donaine, ~ nous retenons entre autres, les travaux de
Dahlguist(1931);ce dernier s'intéressa particulierement au
contrdle multivariable du procédé de distillation (contrdle
Mdual” de qualité) en se basant sur différents sSchémas de
découplage [voire section intéractions], il s’en tint cependant
4 un algorithme $1S0O [38].

Ce n'est gqu'a la fin des années quatre vingts que le contrdle STC
multi-entrée / multi-sortie {MIMO) fut envisage pour
"application réelle sur le procédé de distillation a |'échelle

industrielte [37].

11.9.2 Présentation du procédé

Sastry et all!l ont conduit leur investigations sur la colonne
de Wood et RBerry { WOBE) [16].
Cette derniere constitue l'une des colonnes pilotes de

référence(45] dans |’étude des performances de différents
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contrdleurs adaptatifs SISO et MIMO appliqués a la distillation.

COOLING

WATER —~ —*
N
;/hmﬂmm

CONDENSER

LC
(c8) 5
REFLUX TOP
8 N i -
_ é $ i PRODUCT
. ? ! ' |
1 ]
[}
1
5 n ¥ 7
FEED ) IBM 1800
— 4 DIGITAL
3 COMPUTER
) CODE
CR - COMPOSITION RECORDER
1 FRC — FLOW RECORDER/CONTROLLLRA
LC — LEVEL CONTROLLER
REBOILER

STEAM

BOTTOM
PRODUCT

Fig.1.10. Diagramme de la colonne de distillation de

Wood et Berry avec ;ékgemo de controle

>

Le scheéema de la colonne pilote cmplovée dans cectte étude est
illustré dans la figure (11.10)

La colonne est destinée & séparer un mélange méthanol-eau, un
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débit d'alimentation de 46.3% en poids de méthano!l est introduit
dans la colonne au gquatriemne plateau; le diamétre de la colonne
est de 22.86 cm. la colonne comporte & plateaux de type bubble
cap, la hauteur entre deux plateaux est Qe 30.48 c¢cm, le
rebouilleur est de type thermosiphon, le condenseur est total,
la colonne opére & une 'Qressioh atmosphérique., la mesure de
composition du produit de téte est effectuée en continue avec une
"cellule de capacitance™, la colonne est reliée par une interface
a un calculateur numérique de type I.B.M 1800 qui permet
tlaguisition des données et |'élaboration d’un algorithme de
controle.

Pour la modélisation de Ja C.D.B, nous nous baserons sur le
modeéle de représentation développé, par identification. par wWood
et Berrvy {167,

Ce modé}e. qui caractrérise globalement le comportement dvnamique
de la coidnne; a é1é obtenu par des tests impulsions.la structure

des fonctions de transfert a €té approchée a |’ordre un avec

retard, ce dernier avant éré déterming graphiquement
[enregistrement : sortie = fonction(temps)l, les autres

paramétres du modéle ont eété déterminés par la méthode des
motndres carvés [16].

Pour les conditions opératoires en régime permanent, présentés
dans le tableau 1 , sj—déssous, wood et Berry {1973) ont établi

le modéle empirique donné sous forme de fohction de transferc:

Y(8) =G, {s) .U{5) ‘ Eq.11.9.1
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Tableau 1

composition du distillat 96% poids méthanol
compositfon du résidu 0.3% poids méthanol
débit de reflux 0.885 kg/min

debit de vapeur d'eau . 0.776 kg/min

débit d'alimentatiaon 1.11 kg/min
composition d'alimentation 46.5%9 poids méthanol

Le modéle de représentation du procédé est

F2.8¢7" —|18.9¢° ¥

1675 + 1 2108 + |
G(s) = Eq.I11.9.2
6.6e""  —19.4¢7% |

10.95 4 | ld.ds + 1

=

‘ou les eéntrées et les sorties sont des variables de déviation
définies respectivement, deux a4 deux :

xd: composition du distillat.

xb: composition du résidu.

R: débit de reflux.

V: débit de vapeur d'eau,

Le modele de représehcation tel que défini dans (Eq.11.%.2), met
gn évidence le caractere multivariable du procédé de distillation
(notamment pour le contrdle dual de qualité)., 1’écude des

intéractions s 'impose.

Eitude des intéractions

Pour évaluer le degré d’intéraction existant dans le sysetéme
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dynamique représenté dans (11.9.2), nous ferons appel a la
méthode de la matrice des gains relatifs statigques | annexe B].
Evaluons le coefficient de Rijnsdorp p:

< T _

m
1.

0.5 Eg.11.9.3

Le gain relatif m du systéme a double entrée-sortie est:

1
M=—w=2.009 Eg. .8.4
Toh q.11.9

d'ou on déduit la matrice des gains relatifs:

2.009 -1.009
-1.0069 2.009

Eq.11.9.5
Le systéeme est donc intéractif.

Toutefois, étant donné que nous nous proposons de contrdler la
qﬁalité de téte de colonne, pour éliminer 1’effet des
intéractions sur le haut de la colonne, nous maintenons le débit
de vapeur constant.

Le modele de représentation du haut de colonne se réduit done a:

Xq, 12.8exp(-9)
R le6.78+1

Eq.11.9.6

Pour pouvoir traiter ce systéme par lalesorithme de commande
propos¢é, nous procédons & [’€chantillonnage [ Annexe A] de ce
dernier.

A cet effet. nous utifiserons le Logiciel CODAS pour
échgntillonner ce systeme continu { ce Logiciel comporte un
échantillonneur bloqueur d'ordre zéro)
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Le choix de la période d’'échantillonnage n'est pas arbitraire.
[Annexe A,

Pour ce systéme, nous prendrons TE =lmin [24,.28]; la fonction de

transfert discrétisée est alors:

X420 0,744
R(z) z{-0.942+z)

7
.

Eq.11.9.7

Une fois le modéle du procédé est discrétisé, nous redéfinissons

les variables d'entrée et de sortie sous forme standard [23]

X, .
U(t)=R{£),y(t)==£ o Eq.[1.9.3
R X,

ou K, xd sont respectivement le reflux et la composition du
distillat au régime permanent.
Le modele du procédé discrétisé est :

y{(£) . 0.007z"2
ultl 1-o0.942z7!

Eq.11.9.9

ou k=2. est le retard du systéme discret.
A partir de (I1.9.9), il est clair que le procédé discrétisé est

a pole stable et de type 4 phase minimale [Annexe Al .

11.9.3 Simulation

A-Régulaltion

Le modele du proceédé présenté plus haut est soumis & une
excitation échelon & partir de t=20 min.

L'amplitude de I’échelon, dans le modéle discret. est choisie de
telle sorte qu'elle produise une amplitude similaire sur la

sortie au début de la perturbation 4 celle dans [5] dans le cas
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de la simulation non linéaire [Annexe DJ.
L'amplitude de la perturbation échelon correspondante est donc

Z = 0.0002

Procédure de démarrage de |'estimation

L application du contr8leur STC sur les procedés industriels
en général, et sur la C.D.B en particulief [17, 23] a montré gue
1'utilisation de.ce dernier avec une méconnaissance totale des
paramétres du systéme peut donner. dans la période inititaie des
résultats trés médiocres.

Pour pallier & cet inconvénient, on fait tourner pendant 130 wmin,
uniquement l'estimation des paramétres du contrdleur ern
introduisant & 1’entrée, un signal riche e¢n frégquences.
l’identification en ligne est effectuée sur le procédé simulé.
les perturbations qui agissent surT le systeme. dues a
1'environnement (température, etc...) sont modélisées par un
bruit blanc discret de variance v=0.01 [28].
La séquence d’entrée est un bruit blanc discret de variance v=1
{signal rviche en fréquences).
Les paramétres de l'estimateur sont:

PLO)=30001 , A=1
La figure (I11.9.1) montre 1’évolution de l1'estimation des
parametres. On remarqgue gu’au bout de cette péfiode. la variation
de ces derniers diminue jusqu'a la convergence.

4 1=180 min, on préléve les valeurs des parametres

g,=-0.005

3,=-0.0006
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§,=-0.0003 .

£,=0.9294

Aprés avoir obtenu .une  estimatiaon préliminaire des
parametres du systéme, on procede a la régulation de ce dernier.
“Toutefois, on initialise dans i’algorithme d’esfimation. le
premier paramétre g, a un (1) pour éviter les problémes de
convergence dans l'algorithme de calcul.

Par la suite nous prendrons i=1.

Les figures (11.9.2) et (11.9.3) représentent respectivement
["application du contrdleur STC pour le systéme soumis 4 une
perturbation €chelon positive et négative, la valeur de la
matrice de covariance initiale est P{0)=10001. Nous remarquons
Qu'aprés un régime transitoire, di a4 la méconnaissance exacte des
paramétres du svsteme comme 1’indiquent les figures (I11.9.2.c¢)
et (11.9.3.¢c}) pendant la période initiale, la sortie contrdlée
{ compositioﬁ du distillat) revient 4 sa consigne ( 96%).

Pour évaluer l'influence de la valeur initiale de la matrice
de covariance P{O) sur les performances du régulateur, nous avons
effectué plusicurs essais de simulation pour différentes valeurs
P(0), nous avons remarqué que plus on diminue cette valeur plus
les pardameétres du systéme convergent plus lentement. La figure
(IT.9.4) illustre ce comportement pour P(0)=6001.

Les tests précédents ont £€té effectués apres estimation
Préliminaire des paramétres du proceédé, Dans cet eésui, nous
considerons gue les paramétres sont initialement nuls ¢l nous

appliguons sur le débit de reflux ( la commande ) des contraintes

100



§43§, tel que:

C.78<r=sl.02kg/min

la figure {11.9.5.¢) montre que pour P{0}=3000I. les paramétres
du systéme sont identifiés plus rapidement qﬁe dans (I11.9.2),
toutefois & cause des Coﬁtfaintes imposées sur le deébit de
reflux., 1'évolution de la commande est tres oscillatoire
{I1.9.5.b), ['effet de ces contraintes apparait aussi dans
]'évolution de la sortie du procédé, ol il subsiste une erreur
Statique (I[19.5.a).

A partir des tests précédents, nous pouvons dire que le
contrdleur STC & variance minimale généralisée et avec estimation
des paramétres par la méthode dgs M.C.R, présente des -bonnes
perfomances de contrdle malgreés gu’il ne soit pas congu pour des
perturbations échelon [38].

Aussic 1l est préférable en pratique, & cause des contraintes

physiques, de procéder & une estimation préliminaire de:
parametres afin d'améliorer la commande. Ainsi. son évolution
sera plus en accord avec la nature de l'organe de commande {(la

Varnne ) .

B=Contrdle

Dans les tests de simulations suivﬁnts. nous considérons
l'application du contrdéleur précédent sur le procédé pour le
changement de consigne {composition du distillat). Ce dernier est
effectuée en considérant les contraintes précédentes sur la

commande .

n
H

Les paramétres du contrdleur sont P{0)=30001 .
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Nous considérons également dans les essais de contrdle uliterieurs,
que le procédé est soumis a une perturbation aléatoire de
variance v=i0™

Etant donne que le systéme est & phase minimale, nous avons Q=0.
Les figures (I1.9,6) et (11.9.7) représentent respectivement les

-

en réponse a

@]

résulrtars de lfaction du contrdleur ST
Plavgnentation d¢ la consigne de 1%, puis. & une diminution de
1.3% a partir de =20 min selon [§]. Nous remarquons que le
changement de consigne est accompagné par |'identification en

li

[

rne des parametres (I1.9.6.c)., (11.9.7.c}): Apré; Un regime
transitoive. la poursuite est réalisée. Toutefois, &4 cause des
contraintes imposées sur le systéme, la commande présente un
comportement oscillatoire ( I1.9.6.b), (LI.9.7.b) qul risque de
casser le systeéme.

Alin d’ameéliorer les caractéristiques dynamiques du syscéme
(dépassement . oscillations ), nous remarquons que | auvzmentatian
de la valeur initiale de la matrice de covariance a P(0)=10'I
puis A P{O}=1051, ameliore de plus en plus la poursui;e et
contribue & diminuer les oscillations de la sortie controlée
aitnsi gue le dépassement (I11.9.8.A), (I11.9.8.B). ceci conduit a

stabiliser la commande qui devient de moins e¢n moins oscillante.

C-Contrdle du procédé a dvnamique variabie

Les tests précedents ont été effectués pour un svsteme (Haut de
la colonne de WOBE) & paramétres constants.

Pour analyser les performances du contrdleur pPour  ce méme
systeéme, mais A& parameétres variables dans le temps,. nous
effectuons le test suivant connu sous le nom de la sequence de

Vogel ¢t Edgar [28]
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a partir de =120 min les paramétres du MOdéle deviennent:

A=[1 -1] .B=[0.1 O}

Nous utiliserons dans ce cas Le facteur d'oubli & trace constanrte
[11.7.8] avec Tracel(P)=10000.

Nous remarguons ( fie.I11.9.9) gque l'algorithme d’estimation agit

a deux reprises:

—en premier lieu, en réponse &4 la perturbation causée par le
changement de consigne (en plus du bruit blanc).

-en second lieu., en reponse a la perturbation paramétrigue.

I't développe donc de bonnes performances notammeni vis a4 vis du
changenent dw la dynamique du procédé,

D-Etude des intéractions avec le bas de colonne non contrdleé

Considérons la matrice de transfert de Wood et Berry (Eq.11.9.2),

la relation entre Xg et R est exprimée par la fonction de

transfert:

Xy _6.6exp{-79)
R 10.9s+1

Ainsi gque pour le modéle du procédé (Eq.11.9.6) nous considérons
la peériode d’'échantillonnage Tc =lmin .,et en passant par les

varitables standards:

ou ¥p est la composition du résidu au régime permanent.
Le modele discret qui exprime la reiation entre la composition

du résidu et le débit de refiux sera exprimé par:

103



Les figures 11.9.10 et 11.9.11 rTeprésentent respeciivement
l1'évolution de [fa concentration Xy du bas de colonne de WOBE pour
la rvégulation du haut de colonne en réponse & une perturbation
échelon positive (fi1g.11.9.2) puis & une perturbation échelon
négative ([1.9.3)

EN eflfet, apres avoir condulit la colonne & son point de
fonctionnemcnt. et étant donnérqu’on s’interesse particuliérement
a4 la qualite de son distillat, la perturbation survenue sur cette
derniere a la QONE minute, nécessite une action de contrdle.
celie derniéere devient une pertubation sur le bas de colonne qui
s'élotgne de son point de fonctionnement, ce qui est di a l'effet
intéractif du svstéme dynamigue global de la colonne de WORE

[Vvoire ANNEXE R

E-Comparaiscn des résultats dlapplication du contrdleur STC

sur_un modele non linéaire (C) etle modéle de representation de

la colonne de WOBRE.

Les résultats obtenus a4 partir du modéle de représentation se
rapprochent de ceux du modéle non lineaire {Annexe DJ. ce qui
confirme ta validité de son utilisation { le premier ) dans le

domaine du contrdle auto-ajustable.
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FIG.11L.9.2 Régulation STR avec préestimation des paramétres pour

une perturbation échelon positive,
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Conclusion géné;ale

Malgrés le nombre important d’'investigations dans | étude
du contrdle adaptatif du procédé de distillalidn, la mise en
pratique de cette technique "moderne"” de commande sur ce¢ dernier,
deineure rare a |} échelle industrielle.

Toutesfois ce travall nous a permi de nous familiariser avec
la classe des modeéeles de représentation, qui constitue un outil
précieux pour |’étude de la commande numérique des procédeés.
Aussi, la simulation de 1’application du contrdleur STC sur le
procédé de distillation binaire (modele de representation) a
donne de bon résultats, aussi bien pour la régulation gque pour
le changement de la consigne, et de la dynamique du procédé.
Cette étude nous & permi aussi, d'établir la relation entre le
phénomeéne de couplage (interactions) et le changement du point
de fonctionnement gqui deviendrait un probleme de rtailile, Des
qu'on s'intéresse au contrdle simultané des compositions du
digtillat et du résidu {contrdle dual de gqualité).

Enfin, une étude experimentale viendrait enrichir
considérablement c¢e travail, particuliérement pour le cas du
‘contrﬁle "dual" de qgualité, auquel cas l'aspect économique du

probléme ne serait pas des moindres [20,36].
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A-Généralitées sur La Théorie de L’échantillonnage

Introduction
Dans les trgntes derniéres années, le développement des

systémes de cﬁlcul numériques (ordinateurs, etc...) et des
dispositifs d’analyse {(chromatographie, etc...) dans le
domaine du contrdle des procédég industriels (chimiques),
contribua largement a l’élﬁboration de la théorie de
1’échantillonnage.
Définiti

"La transformation d'un signal_ continu en un signal
discontinu s’appelle échantillonnage du signal.
Un systéme échantillonné comporte toujours un organe qui coupe
la chaine d’action d’une fac¢on forcée a une fréquence

constante indépendante du régime de fonctionnement du systéme.

Cel organc s’appelle échantillonneur, il transforme la
variable d’entrée continue en une séquence d'impulsions
équidistantes. Généralement l*échantil lonneur sert non

seulement & transformer le signal mais &4 1'amplifier.
Le schéma si1 dessous illustre le fonctionnement d’un

échantiltonneur bloqueur d’ordre zéro.

BLOQUEUR ‘ —
ORDREO [~




. £ initi e | f .
Pour une période d’échantillonnage donnée T, la transformée
en 2 d’un signal échantillonné fe(t) d'un signal continu f(t)

est défini par l'équation:

Do th Eq.A.1

o0 n est un nombre entier.
On appelle Z[1 1’opération de la z transformée.
La rclation entre la variable ¢chantillonnée z et la variable

de Laplace s est exprimée par:

Eq.A.2

Par cetle relation, la transformée en z aquiert dans le
domaine discret les mémes propriétées qu’a la variable s dans
le domaine de Laplace.
hoi je | f x6aqus 1’ écl {11

Le choix de la fréquence (période) d’échantillonnage pour
le systéme de commande d’un procédé, se fait en fonction de la
bande passante désirée pour le systéme en boucle fermée [32].
Dé sorte qgue pour pouvoir restituer un signal continu & partir
de la séquence discrétisée, il fa;t que la fréquence
d’é;hantillonnage véTtifie la condition (Théoréme de Shdannon):

{f 21
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Notion de Stabjlité des svstémes échantillonnés

Un modeéle linéaire échantiilonné est décrit dans le cas

général par:

n -1
Y(“_ ; b'Z Eq.A.3
u(t) 7+ }fa{. z*

Pour que ce systéme soit asymptotiquement stable, il faut
que toutes les racines du dénominateur de la fonction de

transfert en 2 soient a [’intérieur du disque unité:

- = =1 = L3 P RN [N e -
w TG E Tiiaa s TEaS TEUS IS . Eq.A.4



B- Généralités sur La mesure des Intéractions

Dés le début des années soixante dix, plusieurs
investigations ont été faites dans 1’étude du contrdle des
pfocédés chimiques multivériables.

Le procédé de distillation, s’est vu attribué un intérét tout
particulier du fait de |’importance des intéractions liant ses
variables dynamiques.

En effet, on constata rapidement que cette intéractivité a pour
effet de détériorer les performances requises pour le procédé
controlé en boucle fermée [16]), ce qui suscita l1’'élaboration de
plusieurs méfhodeg empiriques pour la mesure des intéractions
[18] , &4 citer les plus connues:

~La méthode du coéfficient d’intéraction de Rijnsdorp
{1965).

-La méthode des pgains relatifs statiques de Bristol
(1968).

On pouvait dés lors définir la nofion dﬁntéraction selon 1’'énoncé
de Mc Farlane [18]:

"Les intéractions des systémes multivariables cohtrolés en
boucle fermé sont déterminées par les transmittances influengant
la maniére par laquelle une entrée de référenqe {consigne) q(s),

ou une entrée perturbatrice Zi(s) affecte |’ensemble des signaux

de sortie y, , el vice versa."

b



Cependant, cette notion demeurait vague jusgqu'a ce que dés
le début des années quatre vingt, des travaux sur 1’analyse des
intéractions des procédés, ont pu établir que «ces derniéres sont
fortement affectées par les informations suivantes:

1-le modeéle en régime permanent du procédé.

2-le modéle en régimé dynamique du procédé.

3-1a stratégie de contrdle (comﬁinaison des variables
de commande) .

4—struqture du controleur.,
Si les informations précitées sont disponibles, alors les
intéractions du procédé peuvent éEtre mesurées exactement et le
comportement du procédé en boucle fermée deviént bien déterminé.
A 1'issu de cela, de nouvelles méthodes de mesure des
intéractions apparurent et cette fois ci basées sur le régime
_dynamique du procédé, a cjter quelgques unes:

-Méthode de la matrice directe de Nigquist.

-Méthode de la matrice des gains relatifs dynamiques

~-Méthode de la décomposition par les valeurs

singuliéres[15].

Malgrés le développement des méthodes de mesures des
intéractions citées ci-dessus, la méthode de Bristol demeure‘
suffisante pour le procédé de distillation [29].

Celte technique consiste &4 comparer le gain du procédé pour une



paire: variable controlée / wvariable manipulable, donnée, en
considérant que toutes les boucles de contrdle sont ouvertes, par
rapport au gailn obtenu avec touteé les autres boucles fermées [3154
Le rapport de ces deux gains est un terme adimensionhel qui est
connu sous le nom de "gain relatif statique”. 11 est exprimé

selon la relation:

Eq.B.1

telle que M={mn} est dite matrice des gains relatifs.
Considérons un procédé a double entrée, double sortie défini par

sa matrice de transfert:

l.La matrice des gains relatifs de ce procédé est:

Eq.B.2

tel que le gain relatif statique est défini:

Eq.B.3

ol y est le coéfficient d’intériaction de Rijnsdorp
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-Dans le cas ou m=1, ont dit qu’il n’y pas d’intéractions dans le
systéme, le systéme est alors découplé.

-Dans le cas ol mzﬁ, on-dit que la variable UJi ne peut étre une
commande pour la sortie Y, {Eq.B.1).

-Dans le cas o0 m= ® ,ceci indique que la paire de variables
sélectionnée pour le contrdle est vatable seulement en absence
des autres boucles fermées, ceci représente un cas extréme
d’intéraction [311.

Pour les autres valcurs de m, on dit que le systéme multivariable

est intéractif et que pour pouvoir utiliser des controleurs 5150

il va falloir le découpler [25,26,27,28].



ANNEXE C

Données concernant la colonne de distillation de 1'universitcé
de DELAWARE (USA} et conditions de fonctionnement: en Treégime

statlionnaire [2,,3 1.

nombre de plateaux N 10
plateau d'alimentation . Ns: 3
débit d'alimentation F 1.5 mol/min
composition de l'alimentation - xf: 0,5
débit du distillat D 0,9 mol/min
composition du distillat xd: 0,807
débit du résidu E : 0,6 mol/min
composition du résidu xb: 0,039
débit du reflux R 0.906 mol/min
débit de la vapeur Vv 1,86 mol/min
hold-up des plateaux H: 0,35 mol
hold-up du condenseur H&: 7.33 mo |
hold-up du rebouilleur Hy: 5,65 mo !
numeéro du plateau . composition
rebouilleur 0,039

1 0,123

2 0,237

3 0,357

4 0,449

5 0,308

6 0,552

7 0,608

3 0,634

9 0,704

10 0,753

condenseur 0,807

-Coefficient de volatilité relative 2.0
-Constante de temps du platean A& : 1,0 wmin
-mélange & distiller Acetone-Benzene.

~-Condenseur total.
~-Rebouilleur de type thermosiphon.
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