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Introduction générale

Les procédés industriels au niveau des variables stratégiques sont trés fréquemment
multivariable et la quasi-totalité de ces derniers comprennent au moins deux variables de
sortie - le débit de matiére produite ainsi que sa qualité. La caractéristique propre a ces
procédés est le degré d’interaction ou de couplage qui pose un sérieux probleme pour la
synthése d’un systéme de commande robuste qui répond aux exigences pratiques telle que
I’évolution des sorties indépendamment les une des autres [19], [58].

La colonne de distillation est I’'un des systémes multivariable complexe dont le modele est
non-linéaire [60], néanmoins le phénomeéne d’interaction existant entre les variables de
commande et celles a commander, lors de la commande des compositions de haut et de bas de
cette derniére, reste le probléme majeur sur lequel des travaux de recherche sont axés ces
derniére années [2], [35], [37], car il influe d’une maniére directe sur la qualité des produit et
I’énergie consommée par la colonne de distillation ainsi sur le colit de fonctionnement.

La distillation reste pour beaucoup de raisons la technique de séparation la plus importante
dans le domaine de pétrole. Les colonnes de distillation constituent une partie considérable du
capital d’investissement dans les raffineries a travers le monde, et leur contrdle nécessite une
partie majeure du cott global du fonctionnement des processus chimiques, si la stratégie de
commande adoptée n'est pas adéquate.

1l existe essentiellement deux structures pour commander une colonne de distillation : la
commande multivariable et la commande multiboucle [50], [58]. La commande multivariable
consiste a utiliser un régulateur dont le nombre des entrées est égal au nombre de sorties de la
colonne, et celui des sorties au nombre d’entrées. La commande multiboucle consiste a utiliser
des régulateurs monovariables pour la commande de la colonne en créant autant de boucles de
retour que de couples entrées-sorties. La synthése d’un systéme de commande multiboucle
passe par les deux étapes suivantes [32], [S1]

1) Détermination de la meilleure configuration de commande, par le choix des couples
entrées-sorties.

2) Choix de la loi de commande pour chaque boucle de commande et la détermination des
parametres des régulateurs.

Cette technique présente ces limitations liées a la premiere €tape, car en général
I’application des méthodes d’analyse des interactions pour le choix de la configuration de
commande montre que la colonne est fortement interactive en sens que la meilleure
configuration est caractérisée par un niveau d’interaction inhérent au fonctionnement en
multiboucle de la colonne. A noter que cette technique de commande assure un contrdle parfait
et une optimisation de 1’énergie lorsque la configuration de commande est adéquate [41].

L’émergence des techniques de 1’approche heuristique (logique floue, réseaux de neurones), au
regard de quelques applications rapportées dans la littérature, n’a pas apporter beaucoup de
chose sur le plan de I’énergie consommé et la recherche des meilleures performances reste
toujours un sujet de recherche ouvert [82], [60]. Malgré cette contrainte, la commande
multiboucle reste la technique utilisée par excellence pour la commande des colonnes de
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distillation, en proposant des stratégies de commande, car elle présente des avantages que ne
possede pas la commande multivariable [50], [58] Elle est plus simple et son implémentation
sur un équipement industriel est nettement plus rapide et aisée. Il est aussi plus facile de
specifier des performances différentes pour chaque variable a commander (boucle) et supporte
des changements d’opération tel que le démarrage et I’arrét du procédé, I’entretien de certaines
parties du procédé ou la mise en mode manuel d’une partie de la stratégie de commande.

Dans le but d’¢élargir le champ d’application de la commande multiboucle pour les colonnes
de distillation et ainsi de surmonter le probleme d’interaction, plusieurs solution ont été
propose¢es dans la littérature. L.’une des solutions est d’utiliser un circuit de découplage total,
partiel ou explicite pour €éliminer les interactions entre les boucles de commande [50], [5@],
[58], [63]. Par I'approche d’état on peut découpler la colonne en utilisant un retour d’état
statique ou dynamique [5], [19]. Cette approche de découplage présente ces limitations, car
dans la plupart des cas on bute a un probleme de réalisation physique de découpleur ou de la
non vérification des conditions d’existence d’un découpleur lorsque I’approche d’état est
considérée. De plus théoriquement le découpleur est déterminer en se basant sur le modele de
la colonne qui n’est jamais parfait ce qui conduit a la divergence des sorties.

On retrouve aussi la technique de la dominance diagonale (DD) et de la pseudo-
diagonalisation (PDM) en utilisant soit la Matrice Directe de Nyquist (DNA) ou la Matrice
Inverse de Nyquist (INA) [51], ces méthodes présentes des limitations liées au modele et la
complexité de I’algorithme des méthodes. Une nouvelle approche de développement récent
pour la DD et la PDM basée sur ’interpolation matricielle est introduite avec de probants
résultants, leur probléme est lié généralement a ’absence de la solution dans quelque cas,
malgré la simplicité des algorithmes [34].

Le présent mémoire s’inscrit dans le cadre de la commande multiboucle d’une colonne de
distillation. L’objectif principal de notre travail consiste a proposer une nouvelle approche pour
réduire les interactions entre les variables de la colonne de distillation, lorsque toutes les
configurations de commande candidates sont fortement interactives, et de minimiser 1’énergie
consommée par la colonne. L’autre objectif visé est de concevoir un systéme de commande
floue permettant I’obtention d’un produit assez pure, que ce soit en léger le distillat ou en lourd
le résidu tout en améliorent les performances de la colonne de distillation. L’application de la
logique floue ne se limite pas a cet objectif, mais la synthese d’un régulateur hybride optimal
flou développée par Wang [72] est envisagée en vu d’optimiser davantage 1’énergie
consommée par la colonne, en définissant un critéere d’optimisation, et d’améliorer les
performances de chaque boucle de commande.

Les différents travaux concernant le sujet font I’objet de cinq chapitres qui constituent ce
mémoire organisé comme suit :

Dans le chapitre 1, est présenté la modélisation d’une colonne de distillation binaire qui servira
d’exemple d’application le long de ce travail. Ainsi nous donnons d’abord une description de la
colonne de distillation considérée, ensuite en se basant sur des hypotheses simplificatrices
garantissant un modéle qui traduit parfaitement le comportement dynamique de la colonne,
nous avons élaboré un ensemble d’équations physico-chimiques qui régissent le
fonctionnement de cette derniére, a partir duquel un modele de la colonne sous forme d’état est
déduit.



Introduction générale

Le chapitre 2 est consacré a l’analyse des interactions présentes entre les variables de
commande et celle a commander de la colonne en utilisant la méthode du critere des
amplitudes relatives dynamiques (DRMC) [35]. Apres la présentation de la technique de
commande multiboucle, nous avons exposé quelques méthode d’analyse des interactions
développées dans la littérature les plus répondues dans la pratique. Ensuite, vu les avantages de
la méthode DRMC, nous avons opté pour cette derniére pour évaluer et quantifier le niveau
d’interaction existant entre les variables de la colonne étudiée.

Dans le chapitre 3, nous proposons une méthodologie permettant de réduire les interactions
existantes entre les boucles de la configuration de commande et d’optimiser I’énergie
consommée par la colonne de distillation. Ainsi aprés un rappel sur le principe de la non-
interaction suivi par exposé portant sur quelques méthodes de découplage, nous avons explicité
la méthode proposée. Dans le but de montrer I’apport de la méthode proposée, I’application de
cette derniére sur la colonne de distillation est donnée tout en présentant les résultats
concluants obtenus.

Le chapitre 4 porte sur la commande floue de la colonne de distillation. En premier lieu, nous
avons mis en exergue 1’intérét de la logique floue dans la commande, puis nous avons donner
le principe et les caractéristiques de la commande floue. Par la suite, la démarche de la
conception des régulateurs floue des boucles de commande a été expliquée tout en présentant
les résultats de simulations

Dans le chapitre 5, qui est la derniére partie de notre travail, nous abordons la commande floue
optimale de la colonne de distillation en vue d’optimiser I’énergie consommee. Dans cette
optique, nous commengons a présenter d’abord les principes de base de détermination d’une
commande optimale et le concept du principe de minimum de Pontryagin est considére.
Ensuite, nous donnons une démarche intéressante pour la caractérisation d’'une commande
floue par une relation analytique. Ces fondements servent par la suite d’un support théorique
pour la conception d’une commande optimale floue pour la colonne de distillation traitée. Afin
de montrer I’efficacité de la commande congue, une comparaison des résultats de simulations
avec ceux obtenu en considérant une commande optimale classique est donnée.

Nous terminons notre étude par une conclusion tout en proposons des perspectives de travail.

(98]



CHAPITRE

1 Modélisation de la colonne de distillation
1 =

1-1 Introduction

Pour effectuer I’analyse et la synthése d’un syst¢éme dynamique, il est nécessaire de
connaitre les relations entre ses grandeurs d’entrées et de sorties. L’ensemble de ces relations
constitue le modéle mathématique du systéme. Ainsi ce chapitre est consacré a la modélisation
de la colonne de distillation. Il présente d’abord une description de la colonne de distillation
suivie de la modélisation de cette derniére en se basant sur les équations physico-chimiques du
processus.

1-2 Distillation

La distillation est un procédé de fractionnement permettant la séparation des constituants
d’un mélange en fonction de leurs températures d’ébullition en exploitant les différences de
volatilité de ces constituants.

Le principe de fonctionnement de la colonne a distiller est basé sur I’échange de chaleur
entre une source froide (le condenseur) et une source chaude (le rebouilleur). Ainsi la
distillation met en ceuvre un contre courant de liquide et de vapeur conduisant a un échange de
constituant tel que : les plus volatiles s’accumulent dans la vapeur et sont éliminés au niveau de
la source froide alors que les éléments lourds passent en phase liquide et sont soutirés au
niveau de la source chaude [27], [78].

Dans les unités industrielles les contacts de deux phases se font au niveau des plateaux qui
sont disposés longitudinalement a I’intérieur de la colonne.

1-3 Présentation de la colonne de distillation

La colonne de distillation est représentée sur la figure 1-1. Celle-ci est alimentée par une
charge F (benzene-toluene) au niveau du plateau d’alimentation f ( f=4), avec les donnees
suivantes :

F : débit molaire de la colonne (mole/sec).
zy: composition molaire de la charge.

Elle est constituée de n (n =7) plateaux avec de composés liquides et de vapeur de
concentration x, et y,. La vapeur sortante de haut de la colonne est enticrement condensée dans
un condenseur total. le condensat s’accumulera dans un ballon séparateur de volume de
rétention (hold-up) M, et de composition x4 Le liquide sortant du ballon séparateur est a son
point d’ébullition. Le distillat produit est récupéré a un débit D (mole/sec). En bas de la
colonne, le résidu produit est recueilli a un débit B et de composition x;.
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Une partie du liquide résidu est réchauffée dans un rebouilleur de type thermosiphon
transformée en vapeur, et injectée au niveau du premier plateau a un débit Vy de composition

Yb.

F oz Py Y
[
;o O

Xb

?
I

Figure 1-1 Schéma de la colonne de distillation

1-4 Hypotheéses simplificatrices

Lors de la modélisation il est tenu compte des hypothéses simplificatrices [40] suivante :
a- On considére le mélange a séparer comme une solution idéale c’est que la distillation
s’opére dans une plage pas trés large de température d’ébullition.

b- On considére que les deux constituants ont des chaleurs latentes de vaporisation du méme
ordre.

De (a) et (b) on peut déduire que le coefficient de volatilit¢ o est constant [64].
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¢- La colonne est formée de n; plateaux théoriques (efficacité est proche de 100%).

De ces trois hypothéses, on peut alors déduire une relation d’équilibre liquide-vapeur :

ox
- % 1-1
n 1+(a—1)xn A

iéme

X, la composition liquide pour le n“™ plateau.

plateau.

iéme

Yn: la composition vapeur pour le n
a : coefficient de volatilité relative.

d- On néglige la rétention vapeur au niveau de chaque plateau.

e- Les rétentions liquides au niveau de chaque plateau, du condenseur et du rebouilleur sont
considérées comme constantes.

f- La pression dans la colonne est constante.

1-5 Modélisation de la colonne de distillation

Pour la modé¢lisation de la colonne de distillation nous devrions établir les €quations du
systeme de fagon détaillée en introduisant tous les facteurs influants pour rapprocher le
comportement réel du procédé.

1-5-1 Etablissement des équations régissant le comportement dynamique de la
colonne

Il existe diverse formalisation des équations représentant le fonctionnement d’une colonne
de distillation [13], [23], [42], [43]. Nous avons retenu une modélisation qui nous rapproche le
plus possible du systeme tout en essayant de garder un modéle mathématique relativement
simplifi¢ en vue de son exploitation. Ce modéle sera alors constitué par un ensemble
d’équations caractéristiques des différentes étapes de fonctionnement de la colonne [38], [56] :
les €quations au niveau d’un plateau quelconque, du plateau d’alimentation, du condenseur et
du rebouilleur.

¢ Au niveau d’un plateau quelconque :

Ly, X01) (V3 3y)

(M;, x;)

v

(Li,x;) (Vi1 Y1)

- Lquation du bilan matiére globale :

V=V, e L =1L

J J

(1-2)

J+l
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- Equation du bilan matiére partiel :
d , ,
E(A/[jxj ): Ljgx—Lyx; + y Y~ Vv, (1-3)

¢ Au niveau du plateau d’alimentation :

(Lrev, xee1)  (Vi, yr)
N\

(F,zr) —> (M, xz)

v

(L, xr)  (Ver, ye)

- Equation du bilan matiére globale :

v, =(+P)F+V,, (1-4)

Ly=Lp,-PF (1-5)

ou la condition de I’alimentation est définie par :

_ chaleur fournie pour la vaporisation d'un mole de I'alimentation

P
! chaleur latente molaire de vaporisation

- Equation du bilan matiére partiel :

d r r
E(A/Ifxf): LpaXpa =Lpxp +Veye =Viy, +17z, (1-6)

¢ Au niveau du dernier plateau :

(Lr,Xa)  (Vn,¥n)

Y

(M, , x,)

)

(Lny xn‘) ( Vn-] , yn—l)
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- Equation du bilan matiére globale :

V=V _, e L =1L (1-7)

- Equation du bilan matiere partiel :

M) =Ly~ L%, 4V, 03,0V,

n n

(1-8)

4 Au niveau du condenseur :

(Va,yn)

y

(MI' ’ xd)

1

(D,xs) (L, xa)

- Equation du bilan matiere globale :
D=V, -L (1-9)

- Equation du bilan matiére partiel :

%(M,xd)= V,y,—(L, +D)x, (1-10)
¢ Au niveau du rebouilleur :

(L, x1)  (Vo, )

V1

(Mo, xp)

V

(B,xb)

- Equation du bilan matiére globale :

B=L -V, (1-11)
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Modélisation de la colonne de distillation

Equation du bilan matiére partiel :

d . \
E(Moxb):l‘l‘xl —Bx, =V, (1-12)
- FEquations du transfert de chaleur :
Py xy & Vo L
>—
Oss b T l .
Vapeur Paroi Fluide
qe ] il R
P, P T, c 7, w T 0 Xp
Qc B Xb
Figure 1-2 Schéma du rebouilleur
(i) fluide :
- quantité de chaleur : 4, () =U,A,(T,(1)-T,(¢)) (1-13)
V,(t)=q,(t)/ 4, (1-14)
- température du point d’ébulle : 7, = f, (x, (1)) (1-15)
(i) vapeur-parot :
dr (t
mc, B0 0-a,0) (1-16)
dt
(111) vapeur :
- quantité de chaleur : q.(0)=U.A(T.(t)-T,(1) (1-17)
- température de condensation : 1, = fc(PC (l )) (1-18)
- débit de la vapeur condensée : QC (]c( )/ PC (1-19)
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- débit de la vapeur d’alimentation : J ( (t) P (t / p, (1-20)
- coefficient de contrdle de lavanne - C,(()=C,_ X, (¢ ) (1-21)
- capacité : Ve dh 0,()-0.(r) (1-22)

MY Y AP

V.=V, =V, = =V, (1-23)
A AR SRS 4

V.=V, =¥y ==y

A partir des équations établies précédemment (1-2 a 1-23) nous aboutissons au systeme
d’équations régissant le fonctionnement de la colonne :

(.yn - xd ) V'r

e Condenseur : ¥, = T, (1-24)
¢ Dernier plateau : £ = Min[Lr(xd —x)+V.(y, -y, (1-25)
e Zone de rectification : X, = MLj[L'(xf” &= x].)+ Vr(yj_1 =¥ )] (1-26)
e Plateau d’alimentation X, = —A%;[er o —LXp AV Yo, =V y+ sz] (1-27)
e Zone d’épuisement : X, = ]\/]LZ_[LS(JCH1 —x)+V.(y_, -y, )] (1-28)
e Rebouilleur : %, = ML“[LSxl —Bx, -V.,] (1-29)

B= (1 1;,5})}( -0.) (1-30)

10
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V= e 090~ M.C, 0% } (131)
0 w pw b

Les équations (1-24) a (1-31) définissent le modéle dynamique non lin€aire de la colonne de
distillation. La linéarisation des équations (1-24) a (1-31) autour des points nominaux [42]
nous ramene au nouveau systeme d’équation linéaire suivant [56] :

e C(Condenseur :

, V. oy V
n b 1-32
Xy = {M o } {M :lxd ( )

r

e Zone de rectification :

;= { L, }xm {L, +7 ey, 10x)] +[

M ’

]

F(V—L)}P {(uﬁf) o3l

M

J

e Plateau d’alimentation :

L L +Vloy,/ox, v V=Y, X, —%,
X"f = L qu = 5 r(a'yf f) xf + Ls &))ffl xf_l + y_f -1 yj L; + f+l f Lr
‘ M| M, ' M, &, |- M, M,

(1-34)
J{F(Ef _ff)}pf +rf + X, _yf(HPf)}F{_F_} z,
M, M, M,
e Zone d’épuisement :
5(,_ = _[i X, — LX+V;(8}’i/axi) X, + Vs ayi—l X+ Yia — Vi Vs+ Xin % Lr
Mi Mi Mi Ea‘xi—l Mi Mi
(1-35)
- F(Z‘H_x_"i) Pf P(xl‘r] ) F
M, M,
e Rebouilleur :
xb _ Zs X — E_f—l?s(a)/b/{ixb)}xb +|:fb _.)_/b}l/s +[f1 _fb:lLr“{F(fl _fb)j|Pf
MD MO MO MO MO
(1-36)

11
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» {1.13512(/04 oT, | {1.1352 (ao U.A, 0T ﬂ {1 135PUA1}
. == - xb+ =S5 __ c ¢ c ])c+ T e e U

L/cﬂ’cpc axb a Vc aPr, Acpc aPc cpcﬂ’ UUAU
B ) (1-37)
1 _
N 135P, 00, P+ 1.135P. 60, X,
V., oP, | V., oX,
V. =ax +a,x, +a,P, ++a,V, +bL, +b,P, +bF (1-38)
ou si :
= UOAO (]CACMO a]"()
B M, B, M.C. Bs =P, o,
donc :
a, =-piL, a, = B[L,+7. (@, 12x,)- B.]
or, U, A, +U,A4,) o
a, = BB, (apj a4:_|: Mpr: - _ﬂ3(yb_xb)
b, :_,33(371 _fb) b, :—ﬁbl b, :_pfbl
1-5-2 Modéle linéaire de la colonne de distillation
Le modeéle linéaire de la colonne de distillation est donné par la représentation d’€tat :
x=Ax+Bu
(1-39)
y=Cx%

avec .

x', vecteur d’état :  x' = (xd,x7,...,xf,...,x1,xb,P V)
T ,
u', vecteur d’entrée : u' = (L,,P,,F,zf,PSS,X,)
. . T
¥, vecteur de sortie : y° = (x,,x,)

A, B et C sont des matrices de dimension :

A:11x11, B:11x6, C : 2x11.

Les données nominales du fonctionnement de la colonne sont données dans I’annexe-A. Le
calcul des valeurs des matrices A et B s’obtiennent a partir des équations (1-32) a (1-38)

Apres calcul, les valeurs de 4 et B sont :

12
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-0.0135 00063 0 0 0 0 0 0 0 0 0

0.0290 -0.0436 00168 0 0 0 0 0 0 0 —0.0490
0 0.0290 —00457 00212 0 0 0 0 0 0 —-0.0908
0 0 00290 -00502 0.0290 0 0 0 0 0 -0.1396
0 0 0 00270 —0.0626 00346 0 0 0 0 -0.1176

A=| 0 0 0 0 0.0356 —00702 00446 0 0 0 —-0.1369

0 0 0 0 0 00356 —00802 00548 0 0 —-0.1240
0 0 0 0 0 0 00356 —0.0904 00628 0 -0.0892
0 0 0 0 0 0 0 00081 -00157 0 -00123
0 0 0 0 0 0 0 0 —15.2240 -5.0086 299420
0 0 0 0 0 0 0 00004 00283 00084 -06868
0 0 0 0 0 0

0.0533 -0.0005 0 0 0 0

0.0988 —0.0009 0 0 0 0

0.1520 -0.0014 0 0 0 0

0.1653 —0.0019 —-0.1169 0.0086 0 0

B=101129 -0.0011 0.1129 0 0 0

0.1023 -0.0010 0.1023 0 0 0

0.0736 —0.0007 0.0736 0 0 0

0.0102 —0.0001 0.0102 0 0 0
0 0 0 0 0.6229 1.4409

0.0005 0 0.0005 0 0 0

La matrice d’observation C est donnée par :

C_01000000000
o 0 0 0 0 0 0 0 1 0 0

1-6 Conclusion

Dans ce chapitre on a présenté une modélisation de la colonne de distillation par
I’application du bilan matiére globale, partiel et les équations du transfert de chaleur. Les
paramétres de sorties de ce modele sont la composition de haut de la colonne au niveau du
septiéme plateau (x7) et la composition du bas de la colonne (x;). Ce modéle sera alors utilisé
dans les prochains chapitres.

13
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CHAPITRE

2 Analyse des interactions dans

la colonne de distillation
[ =

2-1 Introduction

La plupart des systémes industriels chimiques sont des systémes multivariables, ces derniers
se caractérisent par le phénoméne d’interactions ou de couplage dans la mesure ou
I’application d’un signal sur une entrée entraine en générale une variation de plusieurs ou de
toutes les sorties. Ce phénomeéne pose un sérieux probléme pour la conception d’un systeme de
commande robuste compte tenu des exigences pratiques telle que I’évolution des sorties
indépendamment les unes des autres [19].

L’analyse des interactions dans un systeme multivariable permet de choisir une
configuration de commande dont les interactions entre les boucles de cette derniére sont trés
faibles, ce qui permet d’appliquer la commande multiboucle [21], [29]. Plusieurs méthodes
d’analyse des interactions ont été développees permettant le choix de la meilleure configuration
de commande et/ou de juger le niveau d’interaction entre les boucles de régulation.

Ce chapitre est consacré a I’analyse des interactions dans la colonne de distillation par
application de la méthode du critére des amplitudes relatives dynamiques (DRMC). Apres un
rappel sur le principe de la commande multiboucle, le deuxiéme point introduit quelques
méthodes d’analyse des interactions dans les systemes multivariables, et on termine par
I’application de la DRMC pour analyser les interactions présentes dans la colonne de
distillation.

2-2 Commande multiboucle

La commande multiboucle (commande directe boucles par boucle) consiste a négliger les
interactions g, (s) (i #J) donc a considérer le systéme comme constitué de m sous-systeme
monovariables en parallele [19], [21], [29]. La synthese d’un systéme de commande
multiboucle passe par les deux étapes suivantes :

o [Etape 1. Détermination de la configuration de commande (couples entrées-sorties).

Pour la commande multiboucle d’un systéme multivariable a m entrées et m sorties, I’étape
la plus importante est le choix de la meilleure configuration de commande parmi les m/
combinaisons possibles de couples entrée/sortie.

L’étape d’analyse des interactions joue le role de premier plan lors de la synthese d’un
systéeme de commande multiboucle. La configuration de commande adéquate est définie par les
couples entrées-sorties assurant :

% La stabilité du systéme en boucle fermee.

% Un faible niveau d’interactions entre les boucles de commande.

14



Chapitre 2 Analyse des interactions dans la colonne de distillation

e Etape 2. Choix de la loi de commande pour chaque boucle.

Une fois la configuration de commande convenable est obtenue, on passe a la détermination
des paramétres de chaque régulateur pour chaque boucle de commande assurant les
performances désirées.

La technique de la commande multiboucle est représentée sur la figure 2-1.

Vsp + u y

Gs) ——> Gl

Figure 2-1 Systéme de commande multiboucle

Avec Gp (s), la matrice des fonctions de transfert du systeme :
gls) - . &)
(ORI @
gnl (S) s f gmn (S)

et G (s), le régulateur multiboucle :

gals) .. 0
Gls)=| (2-2)
0 _ gcz(s)

u et y sont les vecteurs d’entrées et de sorties du systeme respectivement pour les 7xm foncions
du transfert. La sortie en boucle fermée du systéme est donnée par :

¥(s) = G(s)* y,,(s) (2-3)

avec .

6(5)=lr+6,6)6.6)1'G,6)6.6) e

La tendance a I'industrie pour la commande multiboucle se justifie, par le fait qu’elle
permet I’extension des méthodes de commande développées pour un systéme monovariable ce
qui présente un avantage puisque la plupart des problémes de régulation monovariable peuvent
atre résolus par des correcteurs classiques de type PI et PID [21], [30], [44], [50].
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2-3 Phénomeéne d’interaction dans un systéme multivariable

L’interaction dans un systéme multivariable est définie comme I’effet d’une grandeur
d’entrée u, sur ’ensemble des grandeurs de sortie y; (i #/) ; ou I'effet total de I’ensemble des
entrées u; sur une grandeur de sortie y; (7 #)).

Par exemple, considérons le systéme de commande multiboucle (2x2) de la figure 2-2. Si on
fait une variation de consigne y,, ou lorsqu’une perturbation d, affecte la sortie yi, le

régulateur g.; génére une action pour corriger I’écart entre la consigne et la sortie, cette action
affecte aussi la sortie y, a travers la transmittance gz ; ce qui oblige le régulateur g, d’agir
pour maintenir la sortie y, & sa valeur de consigne y,,, en générant une commande u;, cette
derniére affecte la sortie y; a travers la transmittance g1, ; ce qui rend difficile de maintenir les

sorties y; et y, a leurs points de consignes. Dans ce cas le systéme considéré est sujet a des
interactions entre les grandeurs de commande et celles a commander.

d
gd1¢(5)
Vo ¥ " »
Ve ga(s) |—T1» &uls) 4’@ —>
gu(s) |— d
gis) |—— Eg;iT)
}’Zsp gals) |2 82:(s) P(%} >y :

Figure 2-2 Systéme de commande multiboucle2x2

2-4 Analyse des interactions dans un systéme multivariable

Plusieurs méthodes ont été développées pour analyser les interactions présentes dans un
systéeme multivariables. En effet, aprés le succes de la méthode de la matrice des gains relatifs
(RGA) développée par Bristol (1966), les efforts sont focaliser pour développer d’autres
méthodes plus efficaces, les travaux réaliser dans ce domaine ont débouché sur une panoplie de
méthodes puissantes permettant un meilleur choix de la configuration de commande ou pour
juger le niveau d’interaction entre les boucles de régulation.
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2-4-1 Méthode de la matrice des gains relatifs

Cette méthode se base sur ’analyse des gains de la matrice trouvée. Les €léments de la
RGA (Relative Gain Array) indiquent si le gain d’une boucle quelconque change lorsque
toutes les autres chaines de régulation sont ouvertes ou fermees.

2-4-1-1 Construction de la matrice

Les éléments de la matrice peuvent étre calculés sur la base des gains des boucles ouvertes
dans le systeme.

En régime permanent :

K, =P (2-5)
ou,
ug k= j
y, - les sorties du systéme, u, : les entrées de commande.
On définit le gain statique relatif a une sortie quand les autres chaines sont fermées par :
oy,
=] (2-6)
Ou
Vi k=i

Le gain a, montre I'influence d’une entrée u, sur une sortie y,, quand toutes les chaines sont

fermées sous des régulateurs parfait.

Les éléments de la RGA sont définis par [63] :

A=Y} 2-7)

avece .

K,
b=t (2-8)

La matrice des gains relatifs (RGA) est aussi détermince directement par 1’expression
mathématique suivante [51] :

a=f =k (& (2-9)

ou :
K. - est la matrice des gains statiques du systeme (s=0).

* - est le produit de Hadammard [9].

2-4-1-2 Interprétation de la RGA

e Siles éléments de la matrice A sont proches de 1, le niveau d’interaction est faible. Dans le
cas contraire (inférieur ou supérieur a 1) I'interaction est forte.
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e Lasomme des lignes et des colonnes est égale a 1.

e Pour une matrice de 2x2, si A4, =1 donc 4,, =1 et A, =4, =0, c’est le cas de
I’existence d’aucune interaction. Par conséquent, I’entrée u; peut commander la sortie y; et
I’entrée u, commande la sortie y,. Si 4, =1, y, doit étre commandée par u; et y; par us.

e Si A, est négatif, la réponse de la boucle peut changer de sens de variation si les autres
chaines sont fermées. Dans ce cas, on a une difficulté de commande. Le couple correspondant
ne doit pas étre choisi.

e Pour choisir quelle entrée doit commander quelle sortie, on prend celle qui a la valeur de
A; la plus proche de 1.

2-4-1-3 Limitation de la RGA

La méthode de la matrice des gains relatifs suppose que les régulateurs sont parfaits, ce qui
n’est pas le cas pratiquement. La RGA n’est valable que pour les systemes qui travaillent
autour de la fréquence nulle. Donc cette méthode est efficace dans le cas du régime statique.
Elle n’est pas applicable pour le régime dynamique.

2-4-2 Méthode de la matrice dynamique relative

Witcher et McAvoy [75] ont proposé une mesure de l'interaction basée sur les réponses
transitoires des sorties en boucles ouvertes. Ce type d'information est facilement obtenu par des
données expérimentales ou par les réponses transitoires du modele du processus.

La mesure de l'interaction proposée par Witcher et McAvoy est basé sur un potentiel
dynamique ¢, , qui est I'intégrale de la réponse transitoire de la sortie en boucle ouverte Y,

pour un changement de la commande #, a 1=0.

¢,0)=[y)ar (i.j=1. 2,..,m) (2-10)

La période du temps @ de I’intégral précédent est choisie égale de 20% a 100% de la constante
du temps dominante du processus.

En substituant le potentiel dynamique ¢, par le gain statique K dans I’équation (2-9) de la

matrice des gains relatifs, on construit une matrice dynamique relative RDA (Relative
Dynamic Array) définie par [21] :

24,0)=¢,6).4,0) (2-11)

ou Nﬁ (6) est un élément de $(0) et $(0)= [¢(9)T r :

La RDA fournit le méme type de normalisation que la RGA c’est-a-dire la somme des
éléments de la matrice 4, (0) le long d’une ligne ou d’une colonne est égale a 1. Par
conséquent, les couples entrées-sorties recommandés sont déterminés de la méme maniere que
la RGA., a savoir, les couples sélectionnées correspond aux éléments positifs proche de I'unite
lors de utilisation de la RDA. Dans le cas ot & ——> la RDA est asymptotiquement proche
de la RGA.
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Bien que l'analyse des interactions par la RDA fournisse des informations utiles sur ces
interactions statiques et dynamiques qui se produisent dans les processus multivariables, elle a
des inconvénients. Le principal défaut de la méthode de potentielle dynamique est que la
période du temps & utilisée est quelque peu arbitraire [21], [33], bien qu'elle soit basée sur la
constante du temps dominante du processus. Puisque A, (9) est une fonction de la période du

temps 6, le degré d'interaction et le couple recommandé détermings par l'analyse de la RDA
dépendront aussi de & et peuvent étre aussi arbitraires. Par conséquent, la RDA est difficile a
interpreter.

2-4-3 Méthode de la matrice des gains relatifs moyens

La ARGA [21] (Average Relative Gain Array) est basée sur les réponses transitoires des
sorties en boucles ouvertes. Elle a été modifiée pour vaincre les inconvénients de la RDA.

Soit le modéle d’un processus suivant :
y(s) = G(s)u(s) (2-12)

Ou chaque fonction du transfert du processus est exprimée comme un modeéle de premier ordre
plus un temps de retard :

—d,:,-s
KU. e
Is+1

g,(s)=

(2-13)

Supposons que le processus est initialement stable (u = y = 0) et qu’un changement de la
commande u;se produit a =0 . Pendant I’intervalle du temps lO, du‘L y, n’est pas affectee
par u et nous pouvons dire que le gain dynamique du processus pour cette période du temps
est zéro. Pour 'intervalle du temps [d,.jﬁ], le gain dynamique moyen D entre y,et u,peut

étre calculé par :

N
D) =—— [3.(0) ar (2-14)

j di_,'

Ensuite, on définit la fonction D, () par :

D() 0 st t<d, @15
At )= =
» D si d <t<0

y

Par analogie avec la RGA et la RDA, le nouveau gain relatif g, (f) est défini par [21] :

ﬂ;](t):Dy’(t)'*Bﬁ(t) (2-16)

1

ou Bﬁ est un élément de D = [DT}
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Pour mesurer |’interaction du processus, nous considérons la valeur moyenne de y, (I) sur
l'intervalle du temps [6?1,9] [21]:

) 16
“— (u ) dr 2-17
45 g 5.:#”() (2-17)

6 est généralement choisie comme :
0=06+1, (2-18)

ou 7, est la plus grande constante du temps dans la matrice des fonctions du transfert du
processus G(s).

Les couples entrées-sorties sélectionnés correspond aux éléments positifs proche de l'unité
dans la ARGA.

2-4-4 Méthode de la matrice des gains relatifs dynamiques
La DRGA (Dynamic Relative Gain Array) est I’extension dynamique de la RGA.

2-4-4-1 Construction de la matrice

Soit un processus dynamique lin€aire décrit par :
x(t)= Ax(t)+ B ult)

o) = C x(0) Y

ou :
x : vecteur d’état nx1.
y : vecteur des sorties mx1.
u : vecteur des entrées mx1.

Ce systéme est supposé commandable et observable.

Considérons un changement de consigne de 0 a y", ce changement de consigne provoque

nécessairement une variation de commande u = u”. A I’état stable
0=Ax"+Bu’ (2-20)

Supposons que le systéme est stable, I’équation (2-20) peut étre résolue pour x” :

x° =(-4)"'Bd° (2-21)
mais,
0 _ 0
y =Cx (2-22)
=C(-4)'Bu’
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par conséquent,
u* =l 4) B8]y (2-23)
Avec les conditions initiales nulles, la sortie du systéme est :
¥(s)=Cxls)
=C (sl - A)'Bu’ %
—c(-4)'BleCays]y o

-6 [o0)] 2

ou ¢(s) est la matrice des fonctions du transfert du processus, 1’équation (2-24) peut étre récrit
sous la forme :

_yl(s)j _¢1.1(S) ¢1_2(S) o ¢1.m(sﬂ [0, L, - - Flmw —}’10}
Vs (s) ¢2,1(S) ¢2,2(s) C ¢2,m(s) L, L, - - L. yg |
A I . ] . S (229)
__ym (S)_ L¢m1 (S) ¢ .Z(S) ’ ’ ¢m,m (s)_ er,l rmf.l ’ ’ rmJ" B L_y:il B

dong,

70

y(s)= Z(Z ¢,.k(s)rk,,j}—’, i=12...m (2-26)

J=1\k= s

ou ¢, j(s) et T, ; sont des éléments des matrices #(s) et ¢'(0) respectivement.

Si on considére un changement de consigne pour y! seulement, la réponse de y, est
simplement :

S

v,(s)= (Z ﬁ_k(s)rk,,-j 2 (2-27)

Le &™ terme dans cette addition est le résultat de I’action prise par le k™ controleur. D'ou, si
la sortie y, est commandée par I’entrée u, , le terme ¢, I, ; /s dans équation (2-27) devrait étre
le terme dominant si les interactions seront minimisées. La matrice des gains relatifs
dynamique (DRGA) peut étre formée de I’équation (2-27). Avec chaque ™ ligne de la matrice
est formée par le i“™ composant de I’équation (2-27), la matrice DRGA est définie par [3],
[69]:
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Vi | A (S) )”1.:(5) C j’]Am(S)
V2 A, (s) ’112. () - - 2.0 (2-28)
ym j’m.l (S) ﬂ’m‘l(s) ’ ’ ﬂ'm,m (S)
ou,
1 (s)= 2 -
/Li_].(s) o= ¢L].(s) | o i=L2,..m (2-29)

2-4-4-2 Interprétation de la DRGA

Cette méthode consiste a représenter le graphe du module de chaque élément A, j(s) en
fonction de la fréquence ®. Le choix porte sur les couples correspondants aux éléments 4, (5)
dont le module est proche de I'unité dans la bande de fréquence de travail du systeme.

2-4-5 Méthode de la matrice des gains directs statiques d’interactions

Le principe de la méthode DGM (Direct Gain Matrix) [32], [33] consiste en premier lieu a
déterminer la matrice des gains directs statiques K, , ensuite on utilise la matrice K, trouvée

pour générer la matrice des gains directs statiques d’interactions M.

Soit un systeme dynamique linéaire décrit par :
2(r)= A x(t)+ Bu(r)
¥{r)=C x(o)

(2-30)

ou :
x : vecteur d’état nx1.
y : vecteur des sorties rx1.
u : vecteur des entrées mx1.
A nxn, B nxm, C : rxn.

¢ sortie, on suit les

Pour déterminer les gains directs statiques entre chaque entrée et la i
étapes suivantes :

e FEtape 1. On remplace les variables d’états correspondantes aux autres sorties dans le
modéle d’état par la valeur zéro sauf la /™ sortie considérée. Ce qui donne un nouveau

systéme :
()= A x(t)+ B ult)
yi(0)=Cx(0)

(2-31)
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avec,
A (n=r+1)x(n-r+1).

1

B :(n—r+1)xm.

C':rx(n-r+1).

1

o FEtape 2. Lai®™ ligne de la matrice K, est obtenue par :
1=C(-4)'B (2-32)

On refait les étapes 1 et 2 pour i=1,2,...r ( r est le nombre de sorties du systéme) en vue de
générer la matrice des gains directs statiques K, .

K, =| |k, =1 j=1.m| (2-33)

Une fois la matrice K, est obtenue, on détermine la matrice des gains directs statiques
d’interaction A, dont chaque élément &, est calculé comme suit [32] :

5 =— (2-34)

alors :

M, =8, i=1r;j=1,.m| (2-35)

Les couples correspondants a des €léments &, qui sont plus proche de 1 définissent la

configuration de commande convenable avec des interactions faibles. Cette méthode,
contrairement a tous les méthodes étudier précédemment peut étre appliquée a des systemes
non carrés (le nombre d’entrées est différent a celui des sorties).

2-4-6 Méthode de la matrice des interactions dynamiques directes

La DDM (Direct Dynamic Interaction Matrix) [33] est une extension de la DGM. Les gains
directs entre les entrées et les sorties sont déterminés de la méme fagon que dans la DGM, donc
la réponse dynamique directe de la sortie y, pour un changement de la commande u; peut €tre

utilisée pour calculer la DDM.
La valeur moyenne de y? sur l'intervalle du temps [0,9] dans le cas d'un changement de

consigne sur une entrée est donnée par [33] :
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a
5 =~ [3(0) d (2:36)

6 est généralement choisi comme la plus grande constante du temps dans la matrice des
fonctions de transfert du processus G(s).

La DDM est juste la matrice dont les éléments sont les proportions entre le gain dynamique
direct entre une sortie et une entrée, et la somme de tous les gains dynamiques directs entre
cette entrée et toutes les sorties [33].

Les couples correspondants a des éléments de la DDM qui sont plus proche de l'unité
définissent la configuration de commande convenable avec des interactions faibles.

2-4-7 Méthode du modéle interne

L’analyse des interactions par modele interne IMC (Internal Model Control) est introduite
par Economou et Morari [17], une mesure qui est simple a interpréter, efficace pour
différencier entre les configurations possibles et de choisir la meilleure configuration. Cette
méthode est basée sur la représentation pour chaque couple d’entrée-sortie d’une configuration
possible par les graphes donnés par R (@) et C (o).

Les expressions mathématiques de K (w) et C, (w) sont :

Z |gij(ia)).
R(w)=1Z 0<w<® (2-37)

g6l

Clw)=25—— ; 0<w<w© (2-38)

ou g, (iw) sont les éléments de la matrice des fonctions de transfert du systéme a commande

multiboucle étudier dans la partie 2-2.

Le choix de la meilleure configuration par la méthode IMC est déterminé par les valeurs
deR et C, de chaque couple entrée-sortie :

e Des grandes valeurs de R et C, correspondent a des interactions signifiantes. Par contre si
les valeurs de R, et C, sont petites, les interactions entre les boucles de commande sont
faibles.

e Des faibles valeurs de R signifient que la réponse de la 2 boucle est imposée par son
entrée assignée. Lorsque les valeurs deR, sont grandes cela correspond a des fortes

interactions avec les autres boucles et la réponse de la /™ boucle est imposée par les autres
entrées du systéme.
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e Des petites valeurs de C, signifient que I’entrée u, commande sa sortie assignée y,, et son

effet sur les autres sorties du systéme est négligeable. Inversement, les valeurs élevées de
C. indiquent que I’entrée wu, doit de préférence commander certaines autres sorties du

systeme que y, .

Le meilleur choix qui assure un faible niveau d’interaction entre les boucles de régulation
d’un systéme par la méthode du modéele interne est la configuration pour la laquelle R <0.5

et/ou C, <0.5 pour tous les couples entrées-sorties du systéme.

2-4-8 Méthode de la matrice des amplitudes relatives dynamiques

2-4-8-1 Définition de la DRMC

La DRMC (Dynamique Relative Magnitude Criterion) [35] est une méthode fréquentielle
qui utilise les diagrammes d’amplitudes pour juger sur le niveau d’interaction présent dans les
systémes multivariables. elle est interprétée comme la représentation graphique des :

% Eléments de la diagonale, qui sont donnés par le rapport entre les fonctions de transfert
en boucle ouverte y, (s)=G(s),(s) sur les fonctions de transfert en boucle fermée

y,(5)=Gls)y ., ().
U Eléments hors diagonale, qui sont calculés pour le systeme de commande automatique
complet et qui sont donnés par le rapport entre y, (s)= G(s)y . (s) ety, (s)= G(s)yisp (s)

2-4-8-2 Construction de la DRMC

Pour le calcul de la matrice des amplitudes relatives dynamiques on prend dans un premier
temps I’exemple d’un systéme de 2x2 par I'utilisation des fonctions du transfert, puis on
généralise dans le cas de la représentation d’état.

a- Cas d’'un systéme de 2x2

a.1 Les éléments de la diagonale

Considérons la matrice des fonctions de transfert G(s) avec les éléments g, (s), les entrées u,

et les sorties y; (i, j=1, 2). Dans le cas de I’absence des régulateurs figure 2-3, la fonction de
transfert entre I’entrée u; et la sortie y; est donnée par :

[i—gj =&l (2-39)

ou oo indique que le systéme est en boucle ouverte.

Supposons qu’on désire contrdler y, avec u, par linstallation d’un régulateurg,, (s),

figure 2-4. Dans la présence de ce régulateur, la fonction de transfert entre u; et y; change et
elle est donnée par :

”1(3) 1+gcz(s)g22(s)

(yl (S)) - gu(5)- EalEs (e ) (2-40)
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ere ieme

ou OF indique que la 1°* boucle est ouverte et la 2** boucle est fermée.

L’ampleur pour laquelle la fonction de transfert entre u, et y, est affectée par la présence
du régulateur g _, (s) peut étre mesurer par la proportion de ces deux derniéres expressions.

Appelons ces proportions de la DRMC par (A). Le premier élément dans (A), &, est calculé

6

By = (2-41)
{)’ 1 (S J
u (s) ),
Dans la derniére expression on note la présence de la fonction de transfert du régulateur qui
affecte les valeurs des éléments de la DRMC.

Si le régulateur inclut une action intégrale ce qui est typiquement exigé dans un systéme a
commander, les éléments de la DRMC pour la fréquence nulle (s=0) donne la méme valeur
que la RGA :

511 (O) = /111 = Enba (2-42)
8182» — 8128

Pour I’autre élément de la diagonaled,, , il a été calculé de la méme fagon qued,, et il est

o),

6y
20,

ou o indique que la 1% boucle est fermée et la 2™ houcle est ouverte, figure 2-5.

défini par :

a.2 Les éléments hors diagonale

Ce sont les mesures des perturbations qui affectent les boucles interactives et sont calculés
pour le systéme qui est complétement commande en automatique, figure 2-6. Ils sont définis
comme la proportion de la fonction de transfert entre y; ety ,, (i #j) sur la méme fonction de

transfert entre une sortie y; et sa consigne y,,, (i.e., on utilise le méme dénominateur pour tous

les éléments hors diagonale). Ces éléments sont donnés par :

[ N (S) ]
Vau(8))

= L—y_—@}a (2-44)
V2 (8) )
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U;%L

eay

ou Fr indique que les deux boucles sont en boucle fermée.

U

gu(s)

g21(5)

g12(s)

175)

£22(5)

Wi

(2-45)

Figure 2-3 Systéme de commande 2x2 en boucle ouverte

L gu(s)

£2(s)

£12(8)

Yasp 115}

ga1(s) £2:(5)

i

R

Y2

Figure 2-4 Syst¢tme de commande 2x2 avec la

ouverte et la 2™ boucle fermée
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Yisp U ok
g:2(9) _‘—J gu(s) —"&_’
guls) |/
gills) ——
2
B g22(5) &

Figure 2-5 Systtme de commande 2x2 avec la 1*° boucle
fermée et la 2*** boucle ouverte

Yisp " )1
ga(s) [— TP guls) —P(%i—’
£21(5)
g1:(s) F—
Yasp 115} =
gei(s) |[——» g2(s) —>

Figure 2-6 Svstéme de commande 2x2 en boucle fermée

a.3 Généralisation de la méthode

La formule générale pour trouver les éléments de la diagonale et les éléments hors diagonale
de la DRMC est donnée par [35], [36] :

)
A= {511 612 f (2-46)
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avec .
Yi
u. .
S ! systeme en boucle ouverte
on’ -
Vi
u. ) .
! lla boucle j(i= j) est fermée
et
|: yi :|
5 . yjsP systeme enboucle fermée

| { }
i
yisl’ systéme enboucle fermée

b- Cas de la représentation d’état

Dans le cas ou le nombre des variables d’un systéme quelconque serait supérieur a deux, il
est préférable d’utiliser la représentation d’état pour une représentation du systéme. Le format
de I’espace d’état donne une technique généralisée pour I’analyse et la synthése des processus
les plus complexes.

b.1 Les éléments de la diagonale

Soit un systéme dynamique linéaire décrit par :

#{t) = 4x(1)+ Bul)

(2-47)
y(1)=C x(1)
ou :
x : vecteur d’état nx1.
y : vecteur des sorties 7x1.
u : vecteur des entrées mx1.
La matrice des fonctions du transfert de ce systéme est donnée par :
G(s)=C (s - 4) ' B (2-48)
Dans le cas ou une des boucles interactives est fermée, on aura la relation suivante :
¥(s)=G'(5)y,(s) (2-49)
avec :
G'(s)=[7+G(s)K,(s)" G(s) (2-50)
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K, (s) est le régulateur utilisé dans la boucle fermée. Par exemple pour un systéme de 2x2,

le K. (s) pour chacune des deux boucles interactives est défini par :

K = | (2-51)
. O gc'Z (S)_ -
.
ng{g“@) (2-52)
| o o]
ou g,,(s) et g, (s) sont les fonctions de transfert des régulateurs dans chaque boucle.
Les éléments de la diagonale de la DRMC sont définis par la relation suivante [35] :
5, =Gl(s)./G'(s) (2-53)

Ou "./" présente la division élément par élément (dans les instruction de MATLAB).

b.2 Les éléments hors diagonale

Les éléments hors diagonale &, sont calculés pour le systeme de commande completement

en automatique et sont définis comme la réponse de la sortie par rapport aux consignes des
boucles opposées sur la méme fonction de transfert entre une sortie et sa consigne.

Le vecteur de sortie pour le systéme de commande automatique est donné par

As)=[1+G)G(s) ] G()Go(s)y, (s) (2-54)

ou G (s) pour un systéme de 2x2 est défini par :

GC(S){g“(S) ’ } (2-55)

0 gc;’ (S

La relation utilisée pour trouver les éléments hors diagonale de la DRMC est [35] :

5, =it
i
ylsp 1=cte

Les éléments hors diagonale de la DRMC ont été choisis afin de mettre en valeur la
tendance du systéme pour la propagation des perturbations. En particulier I'utilisation du méme

(2-56)
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dénominateur dans chaque élément a été trouvée pour relever plus efficacement la direction et
I'intensité relative de I’effet de la propagation des perturbations [36].

2-4-8-3 Interprétation de la DRMC

La méthode des amplitudes relatives dynamique exprime clairement comment les boucles
séparées répondent a leurs consignes a travers les éléments de la diagonale et a d’autres
consignes a travers les éléments hors diagonale. Selon la définition du critére, I’interaction
causee par les boucles de régulation fermées, sera trés faible pour les paires de variables avec
une amplitude relative égale a I'unité a la fréquence de résonance. Quand les amplitudes des
€léments de la diagonale de la DRMC entre les variables de commande u, et celles a
commander y; s’éloigne de I'unité, I’interaction devient importante.

Les €léments hors diagonale donnent une information sur la direction et I’amplitude de la
propagation des perturbations entre les boucles de régulation. Les éléments hors diagonale d,
montrent comment la 7 boucle est excitée par la <<
consigne de cette derniére est effectué.

boucle, quand le changement de

2-5 Analyse des interactions dans la colonne de distillation par la DRMC

Le schéma structurel de commande de la colonne de distillation est représenté par la
figure 2-7. Dans ce processus la composition de haut de la colonne (x7) est commandée par le
reflux (Z,), et la composition du bas de la colonne (x») est commandée par la vapeur (X,). Le
modele de la colonne est donné par (1-39) (chapitre 1).

X7sp I X7
ga(s) [— gu(s) ‘P@——*
gu(s) |—
g1s) f——
Xbsp Xv\; X
gea(s) [P &n(s) 5
Figure 2-7 Schéma de commande de la colonne de distillation
Avec G, la matrice des fonctions de transfert :
G(s) _ {gn (s) gn(s)J (2-57)
gzl(s) gzz(s)
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et G, le régulateur multiboucle :

GC(S){g“(S) ! )} (2-58)

O ch (S

g..(s) et g.,(s) sont des régulateurs PI dont les parametres sont déterminés par
I’application de la méthode de lieu d’EVANS [52] (le facteur d’amortissement ¢ =0.215). Ces
deux régulateurs sont donnés par :

1
g.,(s)=0.01489 (1 + 5—5;j

1
,(s)=-0.3851]| 1
gc_(s) ( " 28.55)

Les fréquences du travail des deux boucles de régulation de la colonne de distillation sont
déterminer par le tracer de lieu de BODE figure 2-8.

S
2
=
=3
=]
=
5 4 ‘ 3 i 2 -1
10 10 10 v 10 10
0)R1=0.00315
Fréquence (rad/s)
S
L S Bl o SSBIE tt Sit fat Su v  aens S (H ch S (0 TURRSS T Tt S . i S
= 3
'U H
2 3
p
-60 L SRR Pl iiEil
5 4 3 2 -1
10 10 10 v 10 10

®gr2=0.00223

Fréquence (rad/s)

Figure 2-8 Détermination des fréquences du travail des deux boucles de régulation
de la colonne de distillation
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La construction des éléments de la DRMC pour la colonne de distillation est représentée sur
la figure 2-9.

- S — > 1) J—
- du i - dn v Y
; 1.1 R S ~—1
20 1 7 i
\ \
10 b AU TIPS |
0.5 |
; ‘ \
0.62 g ool e
g EEmem—Th, 0 =
4 [ 2 4 -2
10 : 10 10 10
K @R]:0.00315
5
§ 2.0 i : 30
| 8 ‘ On
L5} :; - | s
i 20
11 IO Y A
1 (1 PO S W
0.5 b o] |
1K, | P S,
I 5 *
! p , 0 .
10 10° 10" L0

0)R2=0-00223

Fréquence (rad/s)

Figure 2-9 Application de la DRMC pour la colonne de distillation

D’apreés la figure 2-9, les valeurs de ’'amplitude des ¢léments de la diagonale &), et &,

sont loin de I'unité pour les fréquences du travail des deux boucles. Cela veut dire que le
systéme est interactif. Par conséquent, les réponses transitoires d’une boucle par rapport aux
consignes quand les autres boucles sont ouvertes ou fermées seront différentes.

Les amplitudes des éléments hors diagonale &,, et &,, sont presque égales, en indiquant que

des perturbations d’une boucle a une autre boucle propageront dans les deux directions avec
presque la méme amplitude.

Les réponses transitoires des deux boucles pour un changement de consignes ;
x, =0.8983 — 091 et x, =0.04878 — 0.0537 quand les autres boucles sont ouvertes ou
fermées sont données par la figure 2-10. Par conséquent, la DRMC a été utilisée pour prédire

les interactions présentées dans la colonne de distillation avec succes. Les résultats ont éte
confirmés exactement a travers les réponses transitoires du systeme.
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La colonne de distillation se caractérise par le phénoméne d’interactions ou de couplage
dans la mesure ou I’application d’un signal sur une entrée entraine une variation des deux
sorties.

0.92
0915+ 7 1
0.91 - N oK
X7 ) .
0.905 |
091 | | | | ]
0 2000 4000 6000 8000 10000 12000 14000 16000
Temps (sec)
Figure 2-10 (a) Composition de haut de la colonne x,
La 1¥¢ boucle fermée et la 2 boucle ouverte
Systeme en boucle fermée
0.06 : \ , , : ,
0.058 - | A
0.056
x, 0.054 ) \/ " : : I
0.052 ' 1
0.05

0 2000 4000 6000 8000 10000 12000 14000 16000

Temps (sec)

Figure 2-10 (b) Composition du bas de la colonne x;

La 1 boucle ouverte et la 2 boucle fermée
Systéme en boucle fermée

2-6 Conclusion

L’étape de I’analyse des interactions joue un role de premier plan pour la commande
multiboucle d’un systéme multivariable. Dans ce chapitre on a développé les différentes
méthodes d’analyse des interactions. Parmi ces techniques, la DRMC utilise des aspects
dynamiques, contrairement aux technique qui utilisent seulement les données statique du
systéeme. En plus cette technique nous permis de relever plus efficacement la direction et
I’intensité relative de I’effet de la propagation des perturbations.

L’application de la DRMC pour analyser les interactions dans la colonne de distillation nous
a ramené que la colonne de distillation se caractérise par le phénomene d’interactions ou de
couplage entre les boucles de régulation dans la mesure ou I’application d’un signal sur une
entrée entraine une variation des deux sorties.
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CHAPITRE

3 Nouvelle approche pour réduire le phénomene

d’interaction dans les colonnes de distillation
| |

3-1 Introduction

Pendant plusieurs années, le controle des compositions de haut et du bas de la colonne de
distillation constitue un axe de recherche important. Luyben [41] a montré que le controle
adéquat de la composition minimise la consommation d'énergie d'une colonne de distillation
sous linfluence des perturbations. Cependant, 1'implémentation de la commande des
compositions n'est pas facile di au phénoméne d’interaction ou de couplage qui existe entre les
boucles de régulation de la colonne de distillation. Ce phénomene pose un probleme pour la
conception d’un systéme de commande robuste.

Beaucoup de méthodes ont été développées pour éliminer ou réduire les interactions entre
les boucles de commande d’un systéme multivariable [2], [26], [45]. McAvoy et Weischedel
[74] ont étudié le découplage de la commande conventionnel de la colonne de distillation, et
ont conclu que le découplage total n'est pas réalisable pour beaucoup de colonnes, di a la
sensibilité de l'erreur du modeéle. Georgakis [12], [24], [25] a développé la méthode de la
commande variable étendue. Elle consiste a décomposer le modéle du systéeme en modes
dynamiques lentes et rapides qui sont en rapport avec I'énergie totale du systeme ou avec
I'énergie de sous-systéme. Ryskamp [61] a proposé d'utiliser le découplage implicite plutot que
le découplage explicite. Il a expliqué cela par la sélection adéquate des mesures du processus
qu’on pourrait obtenir un systéme naturellement découplé ; deux mesures de la température du
plateau, une au-dessus du plateau de I'alimentation et ’autre en dessous de ce dernier, pourrait
étre utilisée pour déduire les compositions de haut et du bas de la colonne. Ryskamp a affirmé
que si la somme de températures est utilisée pour fixer la chaleur d’entrée et leur différence est
utilisée pour fixer le reflux, 'interaction est réduite.

Dans ce chapitre nous proposons une nouvelle méthode pour réduire le phénomene
d’interaction entre les variables de commande et celles a commander d’une colonne de
distillation binaire ainsi I’optimisation de I’énergie consommée par cette colonne. Cette
méthode est basée sur la modification de la structure physique de la colonne de distillation a
commander. Ce chapitre est structuré en quatre parties. Apres un rappel sur le concept de la
non-interaction, la deuxiéme partie introduit quelques méthodes de découplage. La méthode
proposée pour réduire les interactions entre les boucles de commande, fera I’objet de la
troisiéme partie. Enfin, I’application de cette méthode pour la colonne de distillation est
présentée dans la derniere partie.

3-2 Concept de non-interaction et définitions
Dans un processus multivariable I’ensemble des entrées est en général susceptible d’influer

sur I’évolution de I’ensemble des sorties. Dans le cas ou le systéme peut étre représente
valablement par un modeéle linéaire, caractérisé par une matrice de transfert G(s), et sile
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nombre d’entrées m est égal au nombre de sorties r(m=r), les éléments de G(s) hors la
diagonale principale représentent les termes de couplage par rapport aux entrees.

Considérons le systéme de commande représenté par la figure 3-1 ou les sotties y, sont

assujetties a suivre les points de consigne y,, . On distinguera divers types de non-interaction :

(a) Une variable commandée y,est affectée par le seul point de consigne y,, et n’est

soumise a aucune des autres consignes y,, .

(b) Une consigne y,, n’affecte que la sortie correspondante y, & I’exclusion de toutes les
autres.

(c) Toute sortie n’est affectée que par sa seule consigne et toute consigne n’affecte que la
sortie correspondante.

Pour le systéme représenté par la figure 3-1 ou le retour est unitaire, les conditions (a) a (c)
entrainent respectivement :

(a) La j*" ligne de N (s) ne contient que I’élément diagonal, moyennant évidemment un
ordonnancement convenable des composantes des vecteurs y et y,. Une telle

situation est schématisée par la figure 3-2-a dans le cas d’un systeme de commande
multiboucle 3x3.

(b) La k™" colonne de N (s) ne contient que I’élément diagonal (figure 3-2-b).
(c) La matrice N(s) se réduit a la diagonale principale (figure 3-2-c).

Nous conviendrons d’appeler non interactif un systéme ayant la propriété (c). Que cette
propriété existe ou non, il est important de noter qu’'une perturbation affectant une sortie peut,
en se propageant dans le systéme, perturber d’autres sorties. Dans le cas ou une condition
initiale sur y n’affecte que cette seule sortie y,, on dira que le systéme est non interactif a
I’égard de y,. Dans le cas ou cette propriété est vraie quelle que soit la sortie considéree, on

dira que le systéme est non interactif a I’égard des sorties.

Figure 3-1 Systéme de commande multiboucle
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Spécifier le caractére de non-interaction résulte parfois du désir de simplifier la chaine de
commande. En effet, la non-interaction étant obtenue, le systéme multivariable se transforme
en un ensemble de systémes monovariables, entierement découplés, qui peuvent étre traités par
les méthodes classiques. Cependant, si la conception d’un systeme non interactif apparait
théoriquement simple, sa réalisation n’est pas sans poser de nombreux problémes, tant sur plan
de stabilité que sur le plan de la réalisation physique [20].

Nisp —b@-———-—P X X X —»

yZSp A ’% —p O x 0 ' 2 }’3

YViasp ’? B |x X X > Vs
a) \ '

Visp -—»@————» x 0 x —p» N

y2sp ’% 4’ X X X —p }’3

Vi % P (x 0 x > Vs
b) \

Yip —2————— [x 0 0 >

y’lsp ’ O X O 4’ .y2

y3sp 0 O X > y3
9]

Figure 3-2 concepts de non-interaction :

a) y, nestaffecté que par y, , al'exclusion des autres consignes :

b) laconsigne y, , n’affecte que la sortic y, :

¢) non-interaction compléte entrées-sorties.
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3-3 Découplage entrée-sortie

Le but du découplage est de permettre, dans la mesure du possible, de limiter I'effet d’une
entrée a une seule sortie i.e. de réduire ’effet d’interaction entre les variables de commande et
celles a commander.

3-3-1 Découplage utilisant un régulateur

Une approche simplifiée du probléme consiste a dire que, si G(s) =i (s[ — A)le représente
la matrice des fonctions de transfert du processus correspondant au triplet (4, B,C ), il suffit de
placer un régulateur R(s) en amont (figure 3-3) de fagon a ce que la matrice des fonctions de
transfert D(s) = G(s)R(s) du nouveau systéme soit diagonale.

V—> R(s) —» Gs) [—»7

Figure 3-3 Découplage par régulateur.

Une telle approche implique divers commentaire [5], [19] :

e La méthode est susceptible de faire apparaitre des modes non observables ou nom
commandables, ce qui est particuliérement dangereux, en particulier si ces modes sont
instables. On doit donc éviter de faire des simplifications de poles et de zéros instables
entre G(s) et R(s).

e Le réseau correcteur ne doit pas étre un prédicteur, c’est-a-dire que le degré de son
numérateur doit étre inférieur ou égal au degré de son dénominateur.

e Lorsqu’il existe une inverse généralisée a droite G"(s) de la matrice G(s), définie par :
3leN, G(s)G'(s)=1Is" (3-1)
avec /, la matrice d’identité, une solution évidente consiste a prendre :
R(s)=G"(s)D’(s) (3-2)

avec D*(s), une matrice diagonale choisie. Ce cas, rare en pratique implique de
rechercher I’inverse a droite de G(s) de degré minimal. Compte tenu de la premiere

remarque, la solution obtenue n’est pas acceptable s’il y a introduction de poles ou zéros
instables.

Ces remarques indiquent qu’il est préférable avant d’envisager une méthode de découplage
de ce type, d’effectuer un retour d’état de fagon a assurer la stabilisation du systéme figure 3-4.
Cette méthode perd donc son principal avantage qui est de permettre une simplification du
calcul du régulateur ou de la commande.
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Vv —p R(s) u »| Processus X o c|—»y

Figure 3-4 Découplage apres stabilisation.

3-3-2 Découplage par retour d’état

Soit un modéle linéaire décrit par :

(3-3)

ou :
x : vecteur d’état nx1.
y : vecteur des sorties mx 1.

u - vecteur des entrées mx1.

Les matrices B et C sont de rang maximum et la sortie y est commandable, ce qui est exprimeé
par la condition :

rang |C B.C AB,..C A"'Bl=m (3-4)

L’objectif de cette méthode est de déterminer un retour d’état :
u=Kx+Lv (3-5)

v désignant le nouveau vecteur d’entrée, qui découple le systéme de fagon a ce que la sortie
y, ne dépende que de ’entrée v, .

1l suffit pour cela de déterminer L et K de fagon a ce que la matrice de transfert GB(s)
caractérisant le systéme bouclé soit diagonale :

G,(s)=C[st —(4+BK)|'BL (3-6)

3-3-2-1 Résolution

Notons C,; la ™ ligne de la matrice C, la commandabilité de la sortie scalaire s’exprime

sous la forme :
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rang (C, B,C, AB,...C, A"'B)=1 (3-7)

La sortie y du systéme étant commandable, il en est de méme de y,, c’est-a-dire que si la

condition (3-4) est vérifiée alors, pour tout i dans {l,.,m}, il existe nécessairement un
de{0,1,.,n—1} tel que:

CA“B#0,VaeN,a<d ,h6 CA*B=0 (3-8)

Dans ce cas, une solution au probléme posé peut étre obtenue simplement de la facon
suivante. Par dérivations successives des relations (3-3) et (3-5), on obtient pour la i sortie :

=C(A+BK)x+CBLy = C,Ax
= C A(A+BK)x+C,ABLy =C,A’x
(3-9)
Y4 =C A% (A+BK)x+C A% 'BLy =CA%x
Y4V = C 4% (A + BK)x +C,A“ BLv
soit en écrivant cette relation pour chacune des sorties
e [(catt) (cat 1 [c4®]
-yl(diH) = C-Adi +1 [+ C~Adi BK | x+ C_Ad,- BLV (3-10)
A= e am) e, a C, 4% |
que ’on peut mettre sous la forme :
y =4 +BK)x+BLy (3-11)
Si B” est inversible, le choix [5] :
1
=\B"
L=(8") | (3-12)
)
conduit a y* = v, soit la relation entrées-sorties découplees :
3
Vie {1’“-=m}’ Y;(S): a1 VI(S) (3-13)
§
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La condition B" inversible constitue ici une condition nécessaire et suffisante de
découplage. Il convient également de regarder la structure du systéeme bouclé obtenu, pour
vérifier si des poles instables n’ont pas été introduits.

3-3-2-2 Remarques
Le découplage par retour d’état induit un certain nombre de commentaires [5] :

e Le retour d’état conduisant au découplage est calculé a partir d’'un modele et le
découplage ne sera rigoureux que dans la mesure ou le modele est exact ce qui est
difficile a affirmer en pratique.

e L’ apparition dans le syst¢éme bouclé de modes stables inobservables peut étre génante
car il peut y avoir des différences importantes entre les transitoires du processus et du
modele.

e Dans le cas de modes instables inobservables le modele simplifié obtenu est a rejeter.
Une régle permettant d’éviter des erreurs trop graves consiste a calculer la matrice de
transfert du systéme bouclé et a vérifier si le calcul n’a pas conduit a effectuer des
simplifications de poles instables par des zéros instables.

e En régle générale, il est indispensable de vérifier I’observabilité du modéle bouclé
obtenu dans I’espace d’état, et de vérifier la stabilité de la partie inobservable.

e Lorsque la totalité de I’état n’est pas mesurable il convient d’utiliser un reconstructeur
d’état, dans ce cas il est nécessaire de faire, préalablement a toute étude, un bouclage
stabilisant.

3-3-3 Découplage total ou partiel

Dans la commande découplante, les régulateurs supplémentaires sont utilisés pour réduire
I’effet d’interactions entre les boucles de régulation du processus. Theoriquement, le
découpleur idéal peut étre utilisé pour faire le découplage du systeme en boucle fermé dans le
sens ou un changement de consigne dans une variable a commander n'affectera pas les autres
variables a commander. Le schéma bloc du systéme de commande de 2x2 avec un découpleur
total est donné par la figure 3-5. Il offre l'avantage [71] que les quatre découpleurs peuvent €tre
toujours spécifiés afin que le découplage idéal se produise et les découpleurs soient
physiquement réalisables. Les équations qui définissent le découpleur total sont :

d,=dy,=1 (3-14)

d,=-212 (3-15)
&

d, =& (3-16)
En

Dans quelques situations le découplage total n'est pas le découplage nécessaire et le
découplage partiel fournit une alternative attirante. Pour illustrer le concept de découplage
partiel, considérons le schéma bloc de la figure 3-5 avec d,,, d,, et d,, sont les découpleurs

spécifiés par les équations (3-14) et (3-15) sauf le découpleur d,; est mis égal a zéro. Cette
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ere

sélection signifie que la 1¢ boucle n’est pas affectée par la 2" boucle mais pas vice versa. Si
un changement de consigne est effectué dans la 2" boucle, alors y,,, affectera seulement la

ere

sortie y,, mais un changement de consigne dans la 1
Vs

boucle affectera les deux sorties y, et

m, u,
Yip ga [T d, *@“’ & F
— 4, 1 e
do |/ 1 & |
Yasp g, = —>» d,, L g Ya

U,

Figure 3-5 Schéma bloc d’un syst¢éme de commande avec un découpleur total

Les avantages de découplage partiel sont qu'il est facile a implémenter et a tendance a éviter
les problémes de la stabilité et le comportement de non minimum de phase qui peuvent
survenir dans le découplage total [8], [62], [71], mais sa conception dans la plupart des cas est
irréalisable physiquement vue la grande complexité de ce dernier [19].

3-4 Méthode proposée

La colonne de distillation se caractérise par le phénomeéne d’interactions ou de couplage lors
de commande des compositions de haut et du bas de cette derniere. L’objectif de cette partie
est d’exposer une nouvelle méthode que nous avons développé pour réduire I’effet
d’interaction entre les boucles de commande de la colonne de distillation. La méthode proposée
est basée sur la modification de la structure physique de la colonne de distillation.

3-4-1 Les plateaux de la colonne

La réalisation du contact liquide-vapeur a contre-courant dans les colonnes de distillation est
effectuée sur des plateaux. Quel que soit le type de plateau utilisé, le contact liquide-vapeur est
assuré par I’échappement de la vapeur a travers des orifices ménagés sur le plateau. Cette
vapeur barbotte a travers la nappe liquide qui s’écoule sur le plateau et dont le niveau est
maintenu par un déversoir (figure 3-6) au-dela duquel une descente conduit le liquide vers le
plateau inférieur.
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3-4-2 La rétention liquide

La rétention (Hold-up) liquide d’un plateau est la quantité de liquide qui se trouve au niveau
de ce plateau. Si on appelle L, le débit liquide et 4,, la hauteur de liquide au-dessus du

déversoir de longueur /, (figure 3-6), on a les relations [42] :

3

L=ki,R, (3-17)

hy, = (k) (3-18)

W
~
a I\_h‘
N
[N S]

ou k est une constante.

TN

[, :‘Longueur du déversoir

\——/ _______________ !
liquide
|
! rétention
\ orifice liquide
E ! déversoir
| I \
| | \
) 1 \ - - h
[ \ AN : \ _\ 0d
\/ i‘“\\ . A
TR 1
A
vapleur

h, i hauteur de liquide au-dessus du déversoir.

i hauteur de liquide sur le plateau.

Figure 3-6 Schéma d’un plateau
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La rétention liquide au niveau d’un plateau est en fonction du débit liquide [42]

M, =£L,) (3-19)

Par exemple pour la colonne de distillation (benzéne-toluéne) [52], la rétention liquide est
donnée par :

M, =58 (h,+h,)|0.703x, +0.589 (1 x, )| (3-20)

I

2

[%J [0.703x, +0.589(1 - x ) (3-21)

d

w |

M, =S| h+(k)

ou :
0.703 et 0.589 sont les densités liquide du benzéne et du toluene respectivement.
S : surface de chaque plateau.
x,: composition du liquide.

h, : hauteur de liquide sur le plateau.

3-4-3 Principe de la méthode

L’ objectif principal de cette méthode consiste a modifier la rétention liquide (Hold-up) au
niveau du plateau d’alimentation de la colonne de distillation. Pour cela on doit augmenter
cette rétention liquide afin de réduire I’effet d’interaction entre les boucles de commande de la
colonne [37]. Le schéma du plateau d’alimentation est représenté sur la figure 3-7.

La rétention liquide

Figure 3-7 Schéma du plateau d’alimentation
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3-4 Application de la méthode proposée pour la colonne de distillation

Dans ce paragraphe on présente I’application de la méthode proposée pour la colonne de
distillation (benzéne-toluéne) étudier dans le chapitre précédent. Dans le cas ou on modifie la
rétention liquide du plateau d’alimentation, la structure physique de la colonne de distillation
va étre changer alors on doit déterminer le nouveau mode¢le de la colonne.

Pour pouvoir évaluer les performances apportées a la colonne de distillation par la mise au
point de cette nouvelle approche, on suit les étapes suivantes :

e Ftape 1. On Augmente la rétention liquide de q(q = 2,...,5) fois au niveau du plateau
d’alimentation.

e FEtape 2. Détermination du nouveau modele G(s) de la colonne de distillation.

e FEtape 3. Calcul des nouveaux parametres des régulateurs g, (s) et g, (s) pour chaque cas
de modification.

e FEtape 4. Détermination des fréquences du travail de chaque boucle.

e Efape 5. Analyse des interactions présentes dans la colonne de distillation par I’application
de la DRMC.

e FEtape 6. Présentation des différentes réponses transitoires des compositions de haut et du
bas de la colonne de distillation.

Si on augmente la rétention liquide du plateau d’alimentation (en premier temps on
augmente la rétention liquide de deux fois, puis trois fois jusqu’a cinq fois) le modele de la
colonne va étre changer. Pour cela, on a déterminer les nouveaux modeles de la colonne de
distillation. Les différents modéles déterminés sont donnés dans I’annexe-B.

Les régulateurs utilisés sont des régulateurs (PI) dont les paramétres sont déterminés par
I’application de la méthode de lieu d’EVANS [52] (le facteur d’amortissement ¢ =0.215). La

forme de leur fonction du transfert est donnee par :

g.(s)=K, (1 + Iij (3-22)

)

g.(s)=K, (l + L) (3-23)

1,5

Le calcul des nouveaux modeéles de la colonne nous a permet de déterminer les nouveaux
régulateurs dont les paramétres des deux régulateurs pour chaque modele sont illustrés dans le
tableau 3-1.

Les fréquences du travail des deux boucles de régulation de la colonne de distillation sont
déterminer par le tracer de lieu de BODE et elles sont illustrées dans le tableau 3-2.

Pour analyser les interactions présentes dans la colonne de distillation on a utilisé la
méthode du critére des amplitudes relatives dynamiques (DRMC). La construction des
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éléments de la DRMC pour les différents modeles de la colonne de distillation est représentée

par les figures 3-8, 3-10, 3-12 et 3-14.

LES PARAMETRES DES K, 1, (sec) K, 1, (sec)
DEUX REGULATEURS
On augmente 2 fois la 0.01179 60 -0.4534 35
rétention liquide
On augmente 3 fois la 0.01008 65 -0.5115 45
rétention liquide
On augmente 4 fois la 0.009711 70 -0.6335 55
rétention liquide
On augmente 5 fois la 0.008363 75 -0.6499 60
rétention liquide

Tableau 3-1 Les paramétres des deux régulateurs (PI) pour les différents modeles de la colonne.

LES FREQUENCES DU | BOUCLE N’ 1 | BOUCLE N°2
TRAVAIL ® p, (rad/s) @, (rad/s)

On augmente 2 fois la 0.00278 0.00202
rétention liquide

On augmente 3 fois la 0.00230 0.00175
rétention liquide

On augmente 4 fois la 0.00204 0.00166
rétention liquide

On augmente 5 fois la 0.00173 0.00151
rétention liquide

Tableau 3-2 Les fréquences du travail des deux boucles de régulation de la colonne.
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Figure 3-8 Application de la DRMC pour la colonne de distillation dans le cas
ou on augmente de deux fois la rétention liquide du plateau d’alimentation.
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Figure 3-9 Compositions de haut x; et du bas x; de la colonne dans le cas ou on
augmente de deux fois la rétention liquide du plateau d’alimentation.
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Figure 3-10 Application de la DRMC pour la colonne de distillation dans le cas
ou on augmente de trois fois la rétention liquide du plateau d’alimentation.
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Figure 3-11 Compositions de haut x; et du bas x; de la colonne dans le cas ou
on augmente de trois fois la rétention liquide du plateau d’alimentation.

48



Chapitre 3 Nouvelle approche pour réduire le phénomene d’interaction dans les colonnes de distillation

30 | 2
I o ;
. | 15 =
20 | /
% 1
10
| i 0.5
047 g |
0 3 ' 0"
-4 X 2 -4 )
10 . 10 10 10
3 o1 =0.00204
=
3 i — 30 :
= i o 1
i O | 022
f 20r ------------------ B
0.5 s -
5 15 ] PN . T—————
w
|
o B e
4 5 -4 ! -2
10 10 10 ! 10
(DR2:0.00166

Fréquence (rad/s)

Figure 3-12 Application de la DRMC pour la colonne de distillation dans le cas
ou on augmente de quatre fois la rétention liquide du plateau d’alimentation.
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Figure 3-13 Compositions de haut x; et du bas x; de la colonne dans le cas ou
on augmente de quatre fois la rétention liquide du plateau d’alimentation.
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Figure 3-14 Application de la DRMC pour la colonne de distillation dans le cas
ou on augmente de cinq fois la rétention liquide du plateau d’alimentation.
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Figure 3-15 Compositions de haut x; et du bas x, de la colonne dans le cas ou
on augmente de cinq fois la rétention liquide du plateau d’alimentation.
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D’apres la figure 3-8 (le cas ou on augmente de deux fois la rétention liquide du plateau
d’alimentation) la valeur de I’amplitude de deuxiéme élément de la diagonale &,, est diminue
de 1.81 a 1.2 pour la fréquence du travail de la deuxiéme boucle. Les amplitudes des €léments
hors diagonale &,, et &,, sont diminuées. Cela veut dire que I’effet de la 1°* boucle sur la 2™
boucle est réduit. Les résultats obtenus par les figures 3-10, 3-12 et 3-14 (le cas ou on
augmente progressivement la rétention liquide du plateau d’alimentation de trois fois puis
quatre fois jusqu’a cinq fois) montrent que I’amplitude de I’élément hors diagonale &, est
diminue progressivement ¢’est-a-dire que les perturbations de la 1 boucle sur la 2™ boucle
sont diminuées au fur et en mesure qu’on augmente la rétention liquide (Hold-up) du plateau
d’alimentation. Cela veut dire que I’effet d’interaction entre les boucles de commande est
réduit.

Les réponses transitoires des deux boucles pour un changement de consignes;
x, =0.8983 — 091 et x, =0.04878 — 0.0537 quand les autres boucles sont ouvertes ou

fermées pour les différents modéles de la colonne de distillation sont données par les figures
3-9, 3-11, 3-13 et 3-15.

Les réponses transitoires des deux boucles par rapport aux consignes avant et apres
modification du Hold-up au niveau du plateau d’alimentation sont données par les figures 3-16,
3-17, 3-18 et 3-19.

D’apres les réponses obtenues, on remarque que Ieffet de la 1¥¢ boucle sur la 2™ boucle
est diminué ainsi que I’effet de la 2™ boucle sur la 1% boucle.

| E— T T o T T —r v

0915 . Systéme avant I’application de la méthode proposée. |
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X7
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: i Systeme aprés I’application de la méthode proposée. |
0.056 + /| 1
x, 0.054 f
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0.05

0 2000 4000 6000 8000 10000 12000 14000 16000
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Figure 3-16 Compositions de haut x; et du bas x; de la colonne dans le cas ou on
augmente de deux fois la rétention liquide du plateau d’alimentation.
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Figure 3-17 Compositions de haut x; et du bas x; de la colonne dans le cas ou on
augmente de trois fois la rétention liquide du plateau d’alimentation.
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Figure 3-18 Compositions de haut x; et du bas x; de la colonne dans le cas ou on
augmente de quatre fois la rétention liquide du plateau d’alimentation.
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Figure 3-19 Compositions de haut x; et du bas x; de la colonne dans le cas ou on
augmente de cinq fois la rétention liquide du plateau d’alimentation.

Le calcul de Perreur dynamique des deux boucles avant et apres I’application de la méthode
proposée, peut nous donner une estimation sur I’énergie consommée par cette colonne de
distillation [39]. L’évolution de I'erreur dynamique des deux boucles avant et apres
I’application de la méthode est illustrée par les figures 3-20, 3-21, 3-22, 3-23 et 3-24. Les
valeurs de I’erreur dynamique calculées sont données dans le tableau 3-3. On remarque que
I’erreur dynamique est réduit chaque fois qu’on augmente la rétention liquide au niveau du
plateau d’alimentation.

Le calcul du pourcentage de I’énergie optimisée est donné dans le tableau 3-4. D’apres les
valeurs obtenues on constate que I’énergie consommée par la colonne est diminuée.

L application de cette technique nous a permet de réduire I’effet d’interaction entre les
variables de commande (Z, ,X ,) et celles & commander (x, ,x,) de la colonne de distillation et

de diminuer I’énergie consommée par cette colonne.
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CALCUL DE L’ERREUR | BOUCLEN’1 | BOUCLE N’ 2
DYNAMIQUE (x, ) (x, )

Avant I’application de la 1.2417 1.0123
méthode proposée

On augmente 2 fois la 1.224 0.8727
rétention liquide

On augmente 3 fois la 1.2178 0.8574
rétention liquide

On augmente 4 fois la 1.2159 0.8318
rétention liquide

On augmente 5 fois la 1.2034 0.7994
rétention liquide

Tableau 3-3 Calcul de Ierreur dynamique des deux boucles de la colonne avant et apres I’application de la
méthode proposée.

CALCUL DU % DE BOUCLEN’1 | BOUCLEN°2
L’ENERGIE OPTIMISEE (x,) (x,)
On augmente 2 fois la 1.425 % 13.79 %

rétention liquide

On augmente 3 fois la 1.925 % 1530 %
rétention liquide

On augmente 4 fois la 2.078 % 17.83 %
rétention liquide

On augmente S fois la 3.084 % 21.03 %
rétention liquide

Tableau 3-4 Calcul du pourcentage de I’énergie optimisée lorsque 1’application de la méthode proposée.
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Figure 3-20 Erreur dynamique des compositions de haut x; et du bas x, de la colonne avant
I’application de la méthode proposée.
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Figure 3-21 Erreur dynamique des compositions de haut x; et du bas x; de la colonne dans le cas
ou on augmente de deux fois la rétention liquide du plateau d’alimentation.
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Figure 3-22 Erreur dynamique des compositions de haut x; et du bas x; de la colonne ou on
augmente de trois fois la rétention liquide du plateau d’alimentation.
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Figure 3-23 Errcur dynamique des compositions de haut x; et du bas x, de la colonne ou on
augmente de quatre fois la rétention liquide du plateau d’alimentation.
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Figure 3-24 Erreur dynamique des compositions de haut x; et du bas x; de la colonne ou on
augmente de cinq fois la rétention liquide du plateau d’alimentation.

3-5 Conclusion

Dans ce chapitre nous avons présenté une nouvelle méthode pour réduire I’effet
d’interaction entre les boucles de commande d’une colonne de distillation ainsi I’optimisation
de I’énergie consommeée par cette colonne. Les résultats de simulation obtenus montrent que la
technique proposée permet de réduire le niveau d’interaction entre les variables de la colonne
de distillation, ce qui présente un avantage pour la commande de cette derniére. En plus, cette
méthode nous a permet d’optimiser I’énergie consommée par la colonne de distillation, ce qui
constitue un avantage dans 1’industrie chimique puisque le cott de fonctionnement sera réduit.



CHAPITRE

4 Commande floue de

la colonne de distillation
| |

4-1 Introduction

En distillation, I’objectif principal est I’obtention d’un produit assez pure, que ce soit en
léger le distillat ou en lourd le résidu. Le but de la commande de la composition dans les
colonnes de distillation est double [70] :

> D'un coté, le régulateur a pour but de maintenir les qualités du produit a leurs consignes si
le taux de l'alimentation et de la composition varient.

> De lautre coté, il doit exécuter des changements de consigne. D’ou, la tache est de
conduire la colonne aux nouvelles consignes avec un comportement transitoire raisonnable
dans ce cas.

Cependant, le controle de la composition dans la colonne de distillation est difficile parce
que généralement la colonne est non linéaire, non stationnaire, interactif, et est soumis a des
contraintes et des perturbations [60].

Plusieurs stratégies de commande ont été présentées pour le controle de la composition dans
les colonnes de distillation. Le premier type de commande auquel on fait appel fut le réglage
classique, utilisant des régulateurs standards (PI, PID, etc.). Lorsque ces régulateurs ne
permettent pas d’obtenir les performances désirées et qu’on ne dispose pas d’une puissance de
calcul importante pour implanter une régulation prédictive standard, le régulateur a modele
interne ou IMC (Internal Model Control), s’avére étre une approche intéressante [18]. En effet
ce type de régulateur est basé sur le calcul du modéle inverse du processus [22]. Une autre
solution retenue est I’utilisation de la commande par matrice dynamique ou DMC (Dynamic
Matrix Control) [14], [15], [47], [59]. Par conséquent, beaucoup de recherche et de
développement se sont concentrés sur les méthodes du contrdle qui utilisent le pouvoir de
I'informatique moderne afin que ces commandes dépassent les difficultés rencontrées par les
commandes classiques [4], [6], [43], [68]. Une de ces stratégies de commande qui permet
d’améliorer encore les performances est la commande par logique floue [82].

Ce chapitre est consacré a la commande floue de la colonne de distillation. Apres avoir
examiné I’intérét de ce type d’approche, on présente, dans une premiere partie, le principe de la
logique floue ainsi que les caractéristiques de la commande floue. Ensuite, on donne les
principales démarches pour la conception d’un régulateur flou. Pour terminer, on présente
I’application d’un régulateur flou pour la commande de la colonne de distillation.

4-2 Historique

La logique floue est apparue en 1965 avec la publication par Lotfi Zadeh, de I’Université de
Californie, Berkeley, USA [79] d’un article intitulé "Fuzzy sets". Les ensembles flous
permettent a des algorithmes déterministes de traiter des données linguistiques approximatives.
La logique floue autorise ainsiun systéme artificiel a manipuler des données imprécises. En
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cela, elle s’inscrit dans I’éventail des techniques qui permettent de faire effectuer par des
systémes artificiels des taches habituellement prises en charge par des experts.

De nombreux mathématiciens ont tenté d’utiliser les ensembles flous pour généraliser la
logique classique. Parallélement a ces recherches théoriques, certains ont voulu résoudre des
problemes réputés difficiles pour des techniques classiques par la logique floue. Ainsi en 1975,
le professeur Mamdani, du Queen Mary Collége de Londres [48], [49], a décidé de développer,
a partir de quelques principes de la logique floue, une stratégie de controle de procédés, en
prenant I’exemple d’une machine a vapeur expérimentale. Par la suite, les travaux de Mamdani
ont €té trés souvent repris, et les techniques utilisées dans les réalisations récentes en sont
directement issues. Les applications industrielles basées sur cette technique ont commencé en
Europe au début des années 1980 avec le contréle d’un four a ciment [28]. La commande floue
a été largement développée au Japon a partir du début des années 1990, ou il existe
actuellement de nombreuses réalisations industrielles.

4-3 Principe de la logique floue
4-3-1 Définition d’'un sous-ensemble flou

Le concept de sous-ensemble flou a €té introduit pour éviter les passages brusques d’une
classe a une autre et autoriser des éléments a n’appartenir complétement ni a I’une ni a I’autre,
ou encore a appartenir partiellement a chacune.

Le caractere graduel des sous-ensembles flous correspond a I’idée que, plus on se rapproche
de la caractérisation typique d’une classe, plus I’appartenance a cette classe est forte.

Soit X un ensemble de référence [7], [16]. Les éléments de X qui posseédent une certaine
propriété constituent un sous-ensemble £ de X, au sens habituel de la théorie des ensembles
classiques. On dit que c’est un sous-ensemble classique ou ordinaire. Les éléments de X qui ne
posseédent pas cette propriété appartiennent au sous-ensemble complémentaire du précédent.
Tout élément de X appartient, soit au sous-ensemble ainsi défini, soit a son complément, et a un
seul d’entre eux. Par contre, si certains éléments de X ne possédent pas une propriété de fagon
absolue, on peut choisir d’indiquer avec quel degré chaque élément la possede. On définit ainsi
un sous-ensemble flou £ de X

Définition 1 : Un sous-ensemble classique £ de X est défini par une fonction caractéristique X .

qui prend la valeur O pour les éléments de X n’appartenant pas a £ et la valeur 1 pour ceux qui
appartiennent a £ :

X, X >1{0,1}

Définition 2 : Un sous-ensemble flou £ de X est défini par une fonction d’appartenance qui
associe a chaque €élément z de X, le degré yE(x), compris entre O et 1, avec lequel z appartient a
E:

Hy o X = [O, 1]

Dans le cas particulier ou u, ne prend que des valeurs égales a 0 ou 1, le sous-ensemble £ est

un sous-ensemble classique de X. Un sous-ensemble classique est donc un cas particulier de un
sous-ensemble flou.
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4-3-2 Opérations sur les sous-ensembles flous

Définition 1 : L’intersection de deux sous-ensembles flous / et I de X est le sous-ensemble
flou H, que I’on note £ F , tel que :

VzeX py(x)=min (u,(x), 4 (x) (4-1)
avec min désigne 1’opérateur de minimisation.

Définition 2 - L’union de deux ensembles flous £ et F de X est le sous-ensemble D, que I'on
note LU | tel que :

VzeX p,(x)=max (u;(x), m(x)) (4-2)

avec max désigne I’opérateur de maximisation.

Définition 3 - Le complément £° d’un sous-ensemble flou £ de X est tel qu’un élément z de X
appartient d’autant plus a £° qu’il appartient peu a £, tel que

VzeX u. (x): 1- ,uE(x) (4-3)

4-3-3 Variable linguistique

Définition : Une variable linguistique est une grandeur dont I’ensemble des valeurs qu’elle peut
prendre est divisé en plusieurs classes, a chacune de ces classes est associée une fonction
d’appartenance.

Une variable linguistique est caractérisée par le couple (z, X) ou z est le nom de la variable et X
est ’ensemble des noms des valeurs linguistiques (les termes linguistiques) que peut prendre z.
Par exemple si z = temperature, on peut avoir X = {froide, tiede, élevée}.

4-3-4 Les regles linguistiques
Les régles linguistiques sont des propositions floues de la forme "Si p Alors q" utilisant une

implication entre deux propositions floues quelconques p et q. Par exemple : Si la température
est élevée et la pression du four est normale Alors stabiliser le débit du four.

La représentation générale d’une regle est la suivante
Régle = Si condition 1 et cond.2 et cond.3 Alors conclusion 1 et conclusion 2.

Chaque condition ou conclusion est un couple "variable linguistique — terme linguistique".

4-4 Caractéristiques de la commande floue
Son but est, comme en automatique classique, de traiter des problémes de commande de

processus, c’est-a-dire de gérer un processus en fonction d’une consigne donnée, par action sur
les variables qui décrivent le processus, mais son approche est différente de celle de
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"automatique classique. Elle se sert le plus souvent des connaissances des experts ou
d’opérateurs qualifiés travaillant sur le processus.

Les spécificités de la commande floue résident dans les points suivants [7] :

» La connaissance mathématique du fonctionnement du processus n’est pas nécessaire. C’est
le savoir-faire de I’opérateur qualifié manipulant habituellement le processus ou les
connaissances d’experts qui sont prises en compte pour mettre au point la commande floue.

~ Des variables caractérisées subjectivement sont utilisables. Les sens humains (toucher, vue,
etc.) peuvent par exemple étre modélisés. On peut utiliser des critéres décrits
linguistiquement ou dont les qualifications sont mal définies, comme la beauté d’une
couleur ou le confort d’un passager.

Par conséquent, la réalisation d’un controleur flou est particuliérement recommandée
lorsque le processus a commander est mal connu ou difficile a décrire précisément, par
exemple en raison d’une trop grande complexité. Elle est également tres utile lorsque les
variables intervenant dans le processus sont caractérisées de fagon imprécise ou lorsque des
connaissances sont exprimées en langage naturel et non numériquement. Le controleur flou est
intégré dans le schéma de commande du procédé et réalise automatiquement soit une fonction
de régulation monovariable ou multivariable classique, soit une fonction de supervision des
différentes boucles de régulation. Le controleur flou se compose alors d’un ensemble de regles
représentant le savoir-faire de I’opérateur ou de I’expert habituellement capable de réguler ou
de superviser la conduite d’un processus.

La commande floue est intéressante pour les raisons suivantes [7] :

v" La commande est simple a réaliser, donc flexible et facilement adaptable aux conditions de
fonctionnement du processus ou a une utilisation particuliere. Un petit nombre de regles est
généralement suffisant pour décrire le systéme.

v" La synthese des avis de plusieurs experts est facilement réalisée.
v La coordination de plusieurs objectifs est possible.

v Elle est reconnue comme robuste, c¢’est-a-dire qu’elle résiste bien aux perturbations qui
peuvent affecter le processus.

v" Les utilisateurs jugent qu’elle permet une grande précision.
4-5 Méthodologie de conception d'un régulateur flou

La structure de base d’un régulateur flou est illustrée par la figure 4-1. Elle est composée de
trois parties principales : fuzzification, évaluation des régles d’inférence et défuzzification.

e
4@' ’ ' \ Au
Fuzzification Regles —» Défuzzification
Ae d’inférence
—P —P

Figure 4-1 Structure de base d’un régulateur flou
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Avec :
e, est I’écart entre la consigne et la mesure.

Ae, est la variation de I’ erreur.
Au , est la sortie du régulateur (I’action a appliquer au systéme a commander).

Le calcul de I’action a appliquer par un régulateur flou peut donc se décomposer en trois
étapes [11], [80] :

e La premiére consiste a transformer la valeur numérique de e et Ae en quantités floues : c’est
ce qu’on appelle I’étape de fuzzification.

e La deuxiéme consiste a appliquer les régles du controleur dans un contexte de logique
floue, ce qui fournit une grandeur floue de Iaction.

e La troisieme consiste a transformer cette grandeur floue en une valeur numérique qu’on
peut appliquer sur le procédé : c’est I’étape de défuzzification.

4-5-1 Fuzzification

La fuzzification consiste a convertir les variables d’entrées du régulateur en variables
linguistiques et ceci en divisant I’espace en ensemble flous exprimés par des termes
linguistiques. Mathématiquement ces variables sont implémentées a I'aide des fonctions
d’appartenance.

On doit tout d’abord choisir un certain nombre de valeurs linguistiques {ll,..ln} pour

représenter I’erreur et sa variation sur le domaine considéré. Le plus souvent celui-ci est
représenté de fagon symétrique puisque I’erreur peut prendre aussi bien des valeurs positives
que négatives. Suivant la finesse désirée pour spécifier les regles, on sera amené a considérer
plus ou moins de valeurs linguistiques. Par exemple, on pourra choisir cinq grandeurs
linguistiques :

Négative Grand,

Négative Petit,

Environ Zéros,

Positive Petit,

Positive Grand.

Ces valeurs linguistiques sont représentées par des ensembles flous £,.. £, , c’est-a-dire par

des fonctions d’appartenance dans le domaine de variation de I’erreur. Celles-ci peuvent étre
spécifiées de fagon quelconque mais, en général, elles sont choisies parmi les fonctions
suivantes [11], [18] (figure 4-2) :

- trapeze (cas a)

0 six<a-cousix>b+d

iia-i) sia-c<x<a

(x) = ¢ 4-4
,u(x) 1 sita<x<bh (-4

-x+(d+b)
d

sib<x<b+d
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- triangle (cas b)
0 six<a-cousix>a+d
u(x) = M sla-c<x<a (4-5)
c
-x+(d .
% sia<x<a+d

- courbe en cloche du type (cas c)

/l(x):%[ucosﬂ(xz_;xo)} P Xy—2asx<x;+2a (4-6)

- courbe en cloche du type (cas d)

)= — (4-7)
X—X
1+ [—OJ
a

- courbes en sigmoide (cas €)

1
- 4-8
‘u(x) 1+efa(x—x0) ( )

Les fonctions d’appartenance peuvent étre réguliérement espacées ou non, suivant le type de
probléme. En général, elles sont symétriques par rapport a I’axe des ordonnées mais on pourrait
imaginer fuzzifier les valeurs négatives et positives de fagon différente.

Lorsqu’on a choisi les valeurs linguistiques associées aux ensembles flous E,,..[L et
E!...E' permettant de décrire le domaine de variation des grandeurs d’entrée et qu’on a défini
ceux-ci par leur fonction d’appartenance (e),.l.,uE" (e) et Uy (Ae),...,uE; (Ae) respectivement,

nous sommes capables de fuzzifier e et Ae, c’est-a-dire transformer leur représentation
numérique en une représentation floue. Celle-ci va consister en n-uplet des degrés
d’appartenance de la grandeur réelle aux différents ensembles flous :

[emin emax] - [O 1]" (4_9)

e > (ule)..ple)

[2e,,, Ae,.]-[01F

re > (i (8e)..sn(00) #10)

Précisons que les valeurs linguistiques utilisées pour décrire I’erreur et sa variation peuvent
atre différentes, a la fois en nombre et en forme. Cependant, dans de nombreux cas, elles sont
identiques [18].
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u(x) .

VvV =

V=

a-c a b b+d a-c a a+d

=

Case

Figure 4-2 Exemples de fonctions d’appartenance

11 est aussi indispensable de fuzzifier la variable de sortie Au du régulateur flou. On a besoin
de ces ensembles flous au niveau de la formulation des inférences et lors de la défuzzification.

Il est noter que I’ensemble des valeurs numériques en entrée du régulateur flou est
normalisé¢ dans I’intervalle [—1,+1] pour le quel évolue l'erreur normalisée e, et sa

variation Ae

norm -
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+e
e— (emax - emm)
e = = -
o (emax - emin ) (4 l 1)
2
A + A
PCEIN
Ae = 4-
e (Aemzm - Aemin ) ( ] 2)
2
avec :
e et e__ sont les valeurs minimale et maximale de I’erreur.

min max

Ae . et Ae_,  sont les valeurs minimale et maximale de I’accroissement de I’erreur.

4-5-2 Inférence

L’¢étape d’inférence consiste a appliquer les regles de la logique floue sur les grandeurs
floues représentant I’erreur e et sa dérivée Ae. Ces regles permettent de déterminer le signal de
sortie Au du régulateur en fonction des signaux d’entrée e et Ae. Pour écrire ces régles, on est
amen¢ a définir des grandeurs linguistiques pour décrire la sortie du régulateur Au . Celles-ci
sont associées aux ensembles flous S,..§,  caractérisés par leur fonction

d’appartenance (Au),...y s, (Au). La forme générale des regles est alors :
Si(e=E) et (Ae=E') Alors (Au=S))

Chaque regle fournit une valeur floue pour Au . Les régles sont souvent regroupées dans
une table de décision "anti-diagonale" a deux entrées (tableau 4-1) [10], qui pour chaque
couple possible (erreur, variation de I’erreur) donne la valeur de I’action a appliquer au
systeme. Les variables d’entrées sont liées par I’opérateur "et", tandis que les valeurs floues de
sortie Au, des différentes regles sont liées par I’opérateur "ou", afin d’obtenir la valeur totale de

I’action. Il existe plusieurs possibilités pour réaliser ces opérateurs qui s’appliquent aux
fonctions d’appartenance. On introduit alors la notion de méthode d’inférence.

e E L. E E | sseom
Ae 1 2 3 4
E' S 8 s S, | e
E! 52 S3 S4 ........
E! 5. S, | o | | e

Tableau 4-1 Ensembles flous de la sortie Ax du régulateur en fonction de I'écart e et de son accroissement Ae
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Pour le traitement numérique des inférences, on utilise en général une des méthodes de
résolution suivantes :

e Me¢éthode d’inférence max-min.

e Meéthode d’inférence max-prod.

e Méthode d’inférence somme-prod.
4-5-2-1 Méthode d’inférence max-min

La méthode d’inférence max-min réalise au niveau de la condition, I’opérateur "ou" par la
formation du maximum et I’opérateur "et" par la formation du minimum. La conclusion dans
chaque régle, introduite par "Alors", lie le facteur d’appartenance de la condition avec la
fonction d’appartenance de la variable de sortie Au par ’opérateur "et", réalis¢ dans le cas
présent par la formation du minimum. Enfin, ’opérateur "ou" qui lie les différentes regles est
réalisé par la formation du maximum [81].

Pour chaque régle R, on obtient la fonction d’appartenance partielle par la relation :

Mg, (Au) = min l5i (e, Ae),,usi (Au)] ; i=12.n (4-13)
avec :
8, (e, Ae) = min w1, (e). u; (Ae)] (4-14)

La fonction d’appartenance résultante est alors donnée par :

u(Au) = max L”R. (Au),...,,uR" (Au)] (4-15)

4-5-2-2 Méthode d’inférence max-prod

La méthode d’inférence max-prod réalise en général, au niveau de la condition, 1’op€rateur
"ou" par la formation du maximum et I’opérateur "et" par la formation du minimum. Par
contre, la conclusion dans chaque régle, introduite par "Alors", qui lie le facteur
d’appartenance de la condition avec la fonction d’appartenance de la variable de sortie Au par
I’opérateur "et", est réalisée cette fois-ci par la formation du produit. L opérateur "ou" qui lie
les différentes régles est réalisé de nouveau par la formation du maximum [81].

Pour chaque régle R, on obtient la fonction d’appartenance partielle par la relation :

M, (Au) = 5,(e, Ae) . (Au) ; i=12..n (4-16)

avec .

8,(e.Ae) = minuy, (e) 4, (Ae)] (4-17)
La fonction d’appartenance résultante est alors donnée par :

y(Au) = max LuR1 (Au),..., Mg (Au)] (4-18)
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4-5-2-3 Méthode d’'inférence somme-prod

Par opposition aux méthodes d’inférence précédentes, la méthode d’inférence somme-prod
réalise, au niveau de la condition, ’opérateur "ou" par la formation de la somme, plus
précisément par la valeur moyenne, tandis que 1’opérateur "et" est réalis¢ par la formation du
produit. La conclusion de chaque régle, précédée par "Alors", liant le facteur d’appartenance de
la condition avec la fonction d’appartenance de la variable de sortie Au par I’opérateur "et", est
réalisée par la formation du produit. L’opérateur "ou" qui lie les différentes regles est réalise
par la formation de la somme, donc de la valeur moyenne [81].

Pour chaque régle R , on obtient la fonction d’appartenance partielle par la relation :

Hg, (Au) =, (e, Ae) - Hs, (Au) ; f=12..n (4-19)
avec :

8,(e,Ae) = py (e) .y (Ae) (4-20)

La fonction d’appartenance résultante est alors donnée par :

)= %[ﬂ& (Au)+ .+ ()] (4-21)

4-5-3 Défuzzification

Les méthodes d’inférences fournissent une information floue. La défuzzification consiste a
convertir cette information floue en une action non floue appropriée. Plusieurs approches
existent pour réaliser cette conversion [54], [55]. Les plus employées sont la méthode du centre
de gravité et la méthode de la moyenne des maximums [18].

4-5-3-1 Méthode du centre de gravité

La méthode de défuzzification la plus utilisée est celle de la détermination du centre de
gravité de la fonction d’appartenance résultante ,u(Au). Elle consiste a choisir comme valeur
numérique de Au I’abscisse du centre de gravité de la surface :

1
fAu w(Au) dAu
Au" == (4-22)

1

I w(Au) dAu
-1

L’intégrale du dénominateur donne la surface, tandis que I’intégrale du numérateur correspond
au moment de la surface.

Dans le cas discret le centre de gravité est donné par :
Z Auj 'U(Auj)
Jj=1

> ulan,))

Jj=1

Au" = (4-23)

67



Chapitre 4 Commande floue de la colonne de distillation

L’abscisse Au" du centre de gravité forme ainsi le signal de sortie de commande qui, en
genérale, doit étre soumis a un traitement, afin d’obtenir le signal de commande final.

4-5-3-2 Méthode de la moyenne des maximums

La méthode moyenne des maximums consiste a modifier la méthode précédente et a
considérer pour calculer le centre de gravité de la surface que les points pour lesquels la valeur
de la fonction d’appartenance résultante u(Au) est supérieure a o, nombre compris entre 0
et max(,u(Au)). L’idée est d’éliminer les points pour lesquels le coefficient d’appartenance
n’est pas significatif. Les deux valeurs extrémes pour le choix de a sont 0, auquel cas on
retrouve la méthode précédente, et max(u(Au)) auquel cas on calcule effectivement la
moyenne des points ayant un degré d’appartenance maximum.

Il est noter que, cette méthode présente un grand inconvénient [11] : le signal de sortie Au"
saute (discontinuités) si la dominance change d’une fonction d’appartenance partielle a une

autre. Par conséquent, cette méthode de défuzzification n’est pas recommandée pour un réglage
par logique floue.

4-6 Application de la commande floue a la colonne de distillation

Dans ce paragraphe on présente I’application d’un régulateur flou pour la commande de la
colonne de distillation (benzene-toluéne) étudier dans les chapitres précédents. Le schéma de
commande par logique floue de la colonne de distillation est représenté sur la figure 4-3.

el
x7sp Lr x7
RLF]l |——p g]l(S) "@——’
u
Ae, ‘
guls) [—
gis) |——
€
xbsp uZ xb
RLF2 —_— gzz(S) P
X,
Ae,

Figure 4-3 Structure de commande par logique floue de la colonne de distillation

Avec G, la matrice des fonctions de transfert :

G(S){gn(s) gn<s)} ot

Exn (s) &n (3)
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et RLF1 et RLF2 sont les régulateurs flous.

Pour le calcul des deux régulateurs flous on est amené de passer par différentes étapes qui
peuvent étre énoncées comme suit.

e Fuzzification

Les fonctions d’appartenance des entrées (Ierreur et 1’accroissement de I’erreur) ainsi que
celles des sorties des deux régulateurs flous sont choisies de type triangulaire pour les
ensembles NP, EZ et PP. Par contre, pour les ensembles NG et PG, on a supposé¢ des formes
trapézoidales. Le nombre des variables linguistiques utilisées dans chaque régulateur est le
méme. De plus, les fonctions d’appartenance sont normalisées dans ’univers de discours [-1,1]
et cela pour faciliter leur ajustement qui revient a I’ajustement des gains de pondération
(,.K, )et (K, K, )(figure 4-4).

Régulateur Au,
flou —p
(RLF1)

Régulateur Au,
flou _.__>
(RLF2)

Figure 4-4 Ajustement des gains de pondération des deux régulateurs flous

AL

L’allure des fonctions d’appartenance normalisées est donnée sur la figure 4-5.

Avec :
NG : Négative Grand,

NP : Négative Petit,
EZ : Environ Zéros,
PP : Positive Petit,

PG : Positive Grand.

* Reégles d’inférence

Dans cette partie, on est amené a mettre au point un ensemble de reégles qui modélise le
comportement de la colonne de distillation. Les régles d’inférences choisies sont résumées
dans le tableau 4-2. Ce dernier montre que la table de décision choisie est anti-diagonale.

69



Chapitre 4 Commande floue de la colonne de distillation

Les variables d’entrées du régulateur sont liées par ’opérateur "et", tandis que les valeurs
floues de sortie des différentes régles sont liées par I’opérateur "ou".

La méthode de résolution adoptée est celles du Max-Min.

p(x)

A
NG NP E|Z PP PG

Figure 4-5 L’allure des fonctions d’appartenance

NG NP EZ PP PG
Ae

NG NG NG NG NP EZ

NP NG NG NP EZ PP

EZ NG NP EZ PP PG

PP NP EZ PP PG PG

PG EZ PP PG PG PG

Tableau 4-2 Table des regles d'inférence

e Défuzzification

La derniere partie du controleur est celle qui convertit la valeur linguistique de la variation
de l'action Au, en une valeur numérique. Pour cela, on a utilisé la méthode du centre de

gravité. Enfin, cette valeur est multipliée par le gain de normalisation de sortie (X, pour le
premier régulateur et K,, pour le deuxieme régulateur) adéquat afin d’avoir la sortie réelle du
controleur flou (figure4-4).

e Résultats de simulation

Les gains de pondération ajustables des entrées et sorties des deux régulateurs flous sont
respectivement :
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K, =0.003 K, =0002
K,, =0.0025 K,, =0.005
K,, =50 K,, =-7000

Les réponses transitoires des deux boucles pour un changement de consignes :
X, =0.8983 — 0.91 et x, = 0.04878 — 0.0537 sont données par la figure 4-6, ou on constate
une poursuite acceptable. La figure 4-7 montre les réponses de la colonne de distillation dans le
cas d’application d’une perturbation de +10 % de la valeur de I’alimentation a I’instant
1t =100 sec.

0.91
X7 0.905 -
0.9

0 o - 500 1000 1500

Temps (sec)

0054 —m :

0.053

T

0.052 |-

Xb 0.051 .

T

0.05 f

0.049 |/ 1
0 500 1000 1500

Temps (sec)

Figure 4-6 Compositions de haut x; et du bas x, de la colonne de distillation.
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0.902 .

X7 0.898 ‘

0.896 1

0 500 1000

Temps (sec)

Xb

0.048 -

0.047

=

500 1000 1500

Temps (sec)

Figure 4-7 Compositions de haut x; et du bas x; de la colonne de distillation dans le
cas de I'application d’une perturbation en asservissement.

4-6 Conclusion

Dans ce chapitre nous avons présenté les principales démarches pour la conception d’un
régulateur flou et son application pour la colonne de distillation. Les résultats de simulation
obtenus sont satisfaisants, la commande floue montre son efficacité pour les problemes de
poursuite et de régulation. Le régulateur flou a permis d’améliorer les performances du
systéme.
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CHAPITRE

pour l'optimisation de I'énergie consommeée

5 Application de la Commande optimale floue
par les colonnes de distillation

5-1 Introduction

Les colonnes de distillation constituent une partie considérable du capital d’investissement
dans les raffineries a travers le monde, et leur controle nécessite une partie majeure du coat
global du fonctionnement des processus chimiques, si la stratégie utilisée n’est pas
adéquate[43]. En conséquence, beaucoup de recherche et le développement sont concentrés
pour déterminer un régulateur qui permet a la fois d’améliorer les performances de la colonne
de distillation et d’optimiser I'énergie consommée par cette derniére. Le but de ce chapitre est
de proposer un régulateur hybride optimal flou développé par Wang [72] pour la commande de
la colonne de distillation en vue d’optimiser I'énergie consommée.

Cependant, bien que la commande floue des systémes linéaires puisse €tre un bon point de
départ pour mieux comprendre la synthese de la commande floue, il n'a pas eux beaucoup
d'implications pratiques d’utiliser le régulateur flou directement congu pour un systéme linéaire
car ce régulateur ne peut pas étre un bon choix [72]. Plusieurs stratégies ont €té développées
pour la conception d’un régulateur optimal flou. Wang a développé un régulateur optimal flou
a parametres variant dans le temps, basé sur le principe du minimum de Pontryagin [72].
Tanaka et ces collegues [65], [66], [67] ont essayé d'obtenir un régulateur flou pour minimiser
la bonde supérieure de la fonction de performance quadratique par I’inégalité¢ de la matrice
linéaire LMI (Linear Matrix Inequality), 'approche est basée sur la supposition d’une structure
de commande a gain de réaction linéaire local. Wu et Lin [76], [77] ont proposé€ un régulateur
optimal flou global pour un systéme flou (c.-a-d., le systéme est décrit par un modele flou),
basé sur la théorie de la commande optimale lin€aire.

Dans ce chapitre, on présente I’application d’un régulateur hybride optimal flou pour la
commande de la colonne de distillation. Cette méthode est basée sur la détermination des
valeurs spécifiques des parameétres du régulateur flou tel que un critere de performance est
minimisé. Ce chapitre est structuré en quatre parties. Dans la premiére partie on présente les
principes de base de la détermination d’une commande optimale d’un processus ainsi que le
concept du principe du minimum de Pontryagin. La deuxiéme partie introduit quelques astuces
pour la détermination d’une relation analytique qui permet de caractériser la commande floue
d’un systéme monovariable ou multivariable. La conception d’un régulateur optimal flou, fera
I’objet de la troisieme partie. Enfin, I’évaluation de cette nouvelle commande en termes
d’efficacité par rapport a la commande optimale classique est illustrée dans la derniere partie.

5-2 Commande optimale d'un processus

Le probléme général de la détermination d’une commande optimale d’un processus peut se
résumer comme suit [5] :
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Un processus étant donné et défini par son modele, trouvé parmi les commandes
admissibles celle qui permet a la fois :

» De vérifier des conditions initiales et finales données.
» De satisfaire diverses contraintes imposees.
» D’optimiser un critére choisi.

5-2-1 Position du probléme
Le processus étudié est décrit dans I’espace d’état sous la forme :
x=gle,u.t) (5-1)
ou x € R, représente I’état et # € R"™, la commande.

Les conditions initiales et finales x, et x, prises aux instants respectifs 7, et 7, doivent

satisfaire les conditions :
k(x,,2,)=01(x,,,)=0 (5-2)
Les contraintes imposées au systéme sont de nature instantanée :

vt, q(x,u,1)<0, g()eR" (5-3)

ou intégrale :

i
Ip(x,u,t)dtsO, pe‘Rk” (5-4)

ty

La commande optimale #” cherchée doit, tout en satisfaisant les conditions précédentes,
minimiser le critere :

Ji= f L(e,u,0)di+S(x, 1) (5-5)

ty
ou L et S sont des fonctions scalaires.

La fonctionnelle, intégrale de la fonction L(x,u,7) , est évaluée le long de la trajectoire x(7)
obtenue dans I’espace d’état pour 7 € lto 1 f]. Le terme § (x 7ol f) est une fonction de I’état final

et du temps final ; il représente le coat de I’écart final (sur I’état et le temps) par rapport a leurs
valeurs désirees.

Pour aborder la résolution de ce probléme, nous nous placerons dans le cas plus général qui
consiste a chercher la trajectoire x(t) qui satisfait aux contraintes précédentes tout en
minimisant le critére :

J(x)= fL(x,x,z)errS(xf 1) (5-6)

Iy
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Le principe de la détermination d’une commande optimale est basé¢ sur la résolution de
I’équation d’Hamilton-Jacobi.

5-2-2 Le principe du minimum de Pontryagin
Etant donné le systéme suivant :
)= g[x(0),u(r)] (5-7)

avec une condition initiale ¥(0)=x, ou x € R” représente I'état, # € R, la commande et g
est une fonction linéaire ou non lin€aire.

Le probléme de détermination d’'une commande optimale pour le systéme (5-7) peut se
résumer comme suit [46] : on doit déterminer une commande u(t) sachant que le critere
suivant

J=8[1)]+ }L[x(t), ult) | dt (5-8)

est minimisé, ou S et L sont des fonctions données et le temps final 7 peut étre donné.
Le principe du minimum de Pontryagin pour résoudre le probléme de la commande

optimale se procéde comme suit. Tout d’abord, on définit la fonction de Hamilton par la
relation

H(x,u, 2)=L[x(e), ult) |+ 2 (1) g [x(), ult) ] (5-9)

Ensuite, on déduit u = /(x, A) sachant que H (x,u, A) est minimisé par cette commande u. En
remplagant u = h(x, /1) dans (5-9), on obtient :

H (x,2)= H]x, h(x,2), 2] (5-10)

Enfin, on résout le systéme d’équations différentielles d’ordre 2n (avec les deux conditions aux
limites) [1] :

x(t)= d{ , x(0)=x, (5-11)
oA
. oH~ oS
M)=—"—, MUT)=— (5-12)
ox ox «(T)

Soient x” (t) et /1*(1) les solutions de I’équation (5-11) et (5-12) (pour lesquels la trajectoire est
optimale). La commande optimale est donn€e par :

u'(0) = hlx" (1), £ () | (5-13)
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5-2-3 Commande optimale d’un systéme linéaire avec critére quadratique

Considérons un systéme linéaire non stationnaire dont le comportement est décrit par
I’équation d’état :

x(1) = A(t)x(t) + B()ulr) (5-14)

ou xeR", représente 1'état et u<cR™, la commande et A(f), B(t) sont des matrices
dynamiques de dimension nx n et 1 X m respectivement.

Le probleme de commande optimale de ce systéme consiste a déterminer une loi de
commande minimisant un critére quadratique de la forme :

J=x"(t, )M j [ (1) 0()x(t) + " (¢) R(t)ult) [t (5-15)
ou M eR"" et Q(t) € R™" sont des matrices symétriques au moins semidéfinies positives et
R(t) e R™™ est une matrice symétrique, définie positive.

Soient les matrices A(r), B(t), O(t), R(t) et M sont données et supposons I’équation de
Riccati suivante [57] :

K(r)=-A"()K ()~ K@) 4(0)+ K(0) BO) R () B (1) K (1) - O(1) (5-16)

avec la condition aux limites K ( tf) =M.

La solution de I’équation de Riccati permet donc de déterminer la commande optimale

u'(t) [57]:
u(t)=-R'(t)B" (1) K(1)x"(¢) (5-17)

Par conséquent, la trajectoire optimale est donnée par la solution de I’équation différentielle
suivante :

(1) = |4@)- BE) R () B () K(t) | (1) (5-18)

5-3 Détermination d'une commande floue d'un systéme SISO et MIMO
Le but de cette partie est de déterminer une relation analytique qui permet de caractériser la

commande floue d’un systéme monovariable (SISO) ou multivariable (MIMO). Cette relation
analytique pour sera utilisée dans le paragraphe suivant.

5-3-1 Commande floue d’un systéme monovariable

Soit un systéme monovariable linéaire décrit par la représentation d’état suivante
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(t)= Ax(t)+bulr)
()= e x(1)

ou u € R, lacommande, y € R, la sortie et x € R"est le vecteur d’état.

Il

X
(5-19)
y

Supposons que le régulateur utilisé est un régulateur flou dont I’entrée est y(t), la
commande floue est donnée par [73] :

ult)= f[y(1)] (5-20)

ou f (y) représente le régulateur flou. En remplagant (5-20) dans (5-19), on obtient le systeme
de commande floue en boucle fermée, lequel est illustré sur la figure 5-1.

el

processus

fO) |«

Régulateur flou

Figure 5-1 Systéme de commande floue en boucle fermée

Pour calculer la commande floue u(r), on est amené de passer par différentes étapes.
Supposons que la sortie y(t) prend des valeurs dans Iintervalle U = [a, ,B]c R . On définit
2N +1 ensembles floues 4’ dans {/ dont les fonctions d’appartenance sont représentées sur la
figure 5-2. Nous utilisons N ensembles flous 4',..., A" pour couvrir Iintervalle négatif [a,0)

et les autres N ensembles flous 4" 2, 4> pour couvrir I'intervalle positif (0, 3]. La forme
et le rapport entre ces fonctions d’appartenance sont montrés sur la figure 5-2. Le centre de
’ensemble flou AV X" est égal a zéro et les centres des autres ensembles flous

X',..,X,,., peuvent étre choisis librement pourvu que le rapport montré¢ dans figure 5-2 soit
conserve.

Considérons 2N +1 regles floues :

Si y est A", Alors u est B (5-21)
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Les centres y' des ensembles flous B’ sont choisis tels que :

<0 si/=1,2,.,N
y4=0 sil=N+1 (5-22)
>0 sil/=N+2,.2N+1

1, ()
A

r 5 AN
AN A +1 AN+.. AZN AI.IVH

R'_NH

Figure 5-2 L’allure des fonctions d’appartenance

En appliquant la méthode som-produit pour I’évaluation des regles d’inférence et la
méthode du centre de gravité pour la défuzzification, la commande floue est donnée par
I’expression suivante [53], [73] :

= 1(y)= 2 T2 ) 5-2)
1=1 'UA’ (y)

ou 4 (y) sont montrées sur la figure 5-2 et ¥ doit satisfait I’équation (5-22).

5-3-2 Commande floue d’un systeme multivariable
Considérons le systéme multivariable linéaire suivant :
2(t)= Ax(t)+ Bult)
yt)=C x(t)

(5-24)

ou uecR™. vecteur des entrées de commande, y € R”, vecteurs des sorties et x € R"est le

vecteur d’état. On suppose que le nombre des variables d’entrées est égal au nombre des
variables de sorties c’est-a-dire que la matrice des fonctions de transfert du systéme est carrée.

Dans ce cas, la commande floue u(z)= (u,(¢),...,u,(t))" est donnée par [73] :

u,(0)=71,[»0)] ~ (5-25)
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ou j=1,2,..,m et f][ y(t)] sont les m régulateurs flous. En remplagant (5-25) dans (5-24),

on obtient le systéme de commande floue en boucle fermée, lequel est illustré sur la figure 5-1,
a la différence que le vecteur b est remplagait par la matrice B, le vecteur ¢ est remplagait par

la matrice C et la fonction scalaire f est remplagait par f = ( fien fm)T :

Pour calculer la commande floue u(¢), on procéde par les mémes étapes que dans le cas
d’un systéme monovariable. Supposons que la sortie yi(t) prend des valeurs dans I’intervalle

U =la,,B]c®R oui=1,2,.,m. Ondéfinit 2N, +1 ensembles floues A" dans U, dont les

fonctions d’appartenance sont représentées sur la figure (5-2) (i doit s’ajouter a toutes les
variables).
qjéme

Considérons m groupes de régles floues ou le ;= groupe ( J :1,2,..4,m) consiste a
HZ](ZN,. +1) regles :

Si y, est A" et y, est AZ. .. et y, est A" Alors u est Bj"""" (5-26)

m 2

oul =12..,2N,+leti=1,2,..m.
Les centres y" ' des ensembles flous B = sont choisis tels que :

<0 sl lj =1,2,.,N.

J

yrtmi=0 sil =N, +1 (5-27)

]

>0 sil =N,+2,.2N,+1

En appliquant la méthode som-produit pour I’évaluation des régles d’inférence et la
méthode du centre de gravité pour la défuzzification, les régulateurs flous f](y) sont donnés

par |’expression suivante [72], [73] :
Ilj = f]. (}’)

S e ) (5-23)
2N+ 2Ny +1 m
leil 1'” Zlmzl (1__[,':]#‘41’1 1))

5-4 Commande Optimale Floue

Pour résoudre le probléme d’optimisation de la commande et sur la base de la théorie de la
logique floue, on développe une configuration hybride optimale floue. A cet effet, on illustre
une méthode de synthése d’un régulateur hybride optimal flou a parameétres variant dans le
temps, basé sur le principe du minimum de Pontryaguin.
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Soit un modéle linéaire invariant dans le temps décrit par :
x(t)= Ax(¢)+ Bulz), x(0)=x, (5-24)
ouxeR" etueR”.

Le critére de performance considéré est quadratique, et est donné par I’expression suivante :

J =26 0 sl )+ [ I 00 xl6) - (0 Rule) e (5-25)

0
ouMeR" , QecR"" et ReR™™ sont des matrices symétriques et définies positives.

Supposons que le régulateur utilisé est un régulateur flou dont la commande est donnée par
Iéquation (5-23), sauf dans ce cas on change la sortie du systéme y par la variable d’état x. La

sortie du régulateur flou est donnée par u(t)= (u, ,.u, ) avec[72]:
u, =—f, (x)

2N, +1 2N+ =1 1, n 3
11:; 1,=1 yjl ; (I—Iillu,;{i (361 )) (5 26)
- 2N, +1 2N, H 7

Zl,:; ;=1 (l_[izlluAi'i (xi))

Etant donné que les fonctions d’appartenance u , (x,.) sont fixées; elles peuvent €tre

choisies sous la forme de la figure 5-1 ou d’autres formes. La synthése du régulateur optimal
flou consiste a déterminer des parameétres j/"j‘ " tels que le critére J de 1'équation (5-25) soit

minimiser. Pour cela, on définit les fonctions de base b(t) = (b, (x),....b, (x))' comme étant :

Hl] H A (xi)

b, (x) = 2N, 1 T — N (5-27)
= ¥ 1,,:’; (I—L:]:”Aili (xi))
ou [ =1,2,.2N,+1, /=12, N,and N =[] (2N, +1).
On définit aussi la matrice @ € R™" regroupant les parametres du régulateur flou par :
i
6= .. (5-28)
—or

ou §7 € R est constituée par les N parametres yui pour [, =1,2,..,2N, +1 dans le méme

classement que b,(x) pour /=1,2,..., N.

En utilisant ces notations, la caractéristique de transfert du régulateur flou sera exprimée par :

u =6 b(x) (5-29)
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Pour pouvoir appliquer le principe d’optimalité de Pontryagin, on considere que la matrice des
parameétres € est variante dans le temps ; alors :

6=6() (5-30)

En remplagant I'équation (5-29) dans (5-24) et (5-25), on obtient le systéme en boucle fermée
suivant :

(t)= Ax(1)+BO(t) b[x(r)] (5-31)

le critére de performance sera donc :

x5l )+ [ [ 00 () + 5 ()6 (VRO ()b (x () Ja (5-32)

Ainsi le probléme de détermination d’une commande optimale floue devient le probleme de
détermination de la matrice® () tel que le critére de performance J de (5-32) soit minimiser
[72].

Le Hamiltonien s’exprime alors par la relation suivante :

H(x,0,)=x"0x+b"(x)6"RO b(x)+ X [Ax+BOb(x)] (5-33)

De Q}L:O,ona:
06

i—[; =2R6 b(x)b" (x)+ B" 16" (x)=0 (5-34)

On obtient, approximativement que [72] :
0~ —%R‘BT/I b (x)[ 6 (x) B (x)+ A" (5-35)
ou A est une matrice a rang plein introduite pour rendre b(x)b" (x)+ A inversible.
En remplagant (5-35) dans (5-33), le Hamiltonien s’€crit
H'(x,2)=x"Qx+A Ax+ %bT ()| 6(x)5" (x)+ A] 'B(x) # BR B2
b7 (x) [ 6(x) 87 (x) + A] " B(x) - %ATB RB" A (x)[6(x)6" (x)+ A]'B(x)  (5-36)
_ Y Ox+ A Ax+[a?(x)-alx) |[FBRB'2

ou & (x) est défini par :

e (i) = %bT(x)[b(x)bT(x)JrArb(x) (537)
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En appliquant les conditions nécessaires d’optimalité (5-11) et (5-12), on obtient le systeme
d’équations différentielles suivant :

) = % — Ax+2[a*(x)-a(x) |BR'B 4 (5-38)
Alt)= —% =20 x-A"A-[2a(x)-1] %(x) ABR'B"2 (5-39)

avec les conditions aux limites x(0)=x, et A(tf) =2M x(t f).

La solution optimale x*(¢) et A'(r) pour e [O,tf] des équations (5-38) et (5-39), conduit a

la détermination des parametres du régulateur optimal flou 6*(t) [72]:

0"()=—R'B A )67 (e () [ple" () (" (1)) + A] (5-40)
Le régulateur optimal flou est donné donc par :

u" =0(t) b(x) (5-41)

Algorithme de conception d’un régulateur optimal flou
L’algorithme de conception d’un régulateur optimal flou est résumé comme suit :

» FEtape 1 — Spécification des fonctions d’appartenance x (x,) oul =1,2,.,2N,+1 et

[=1,2,., N. Nous ne pouvons pas choisir les fonctions d’appartenance de type
triangulaire tel que figure 5-1, par ce que la fonction a(x) pour ces fonctions

2ale)
ox

Pour cela, on peut choisir des fonctions d’appartenance x (x,) de forme Gaussiénne.

d’appartenance est non différentiable (nous avons besoin de dans I’équation (5-39)).

> Etape 2 — Calcul des fonctions de base 5,(x) par I’équation (5-27) et la fonction & (x) de

ox

la relation (5-37). Calcul de la dérivée

~ Etape 3 — Résolution du systéme d’équation différentielle (5-38) et (5-39), soit x*(t)
et 2'(1), 1€|0,7,]. Calcul de 6°(¢) par (5-40).

> Etape 4 — Le régulateur optimal flou #~ est obtenu par I'équation (5-41).

La partie la plus difficile pour la conception d’un régulateur optimal flou est la résolution du
systéeme d’équation différentielle (5-38) et (5-39). Puisque ces équations différentielles sont
non linéaires, on utilise pour les résoudre une méthode d'intégration numeérique.
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5-5 Résultats de simulation

Dans cette partie, on traite ’application de la commande optimale floue a la colonne de
distillation considérée dans les chapitres précédents. Une étude comparative entre cette
nouvelle commande par rapport a la commande optimale classique a été faite, pour montrer
I’apport de la commande optimale floue. Dans ce processus la composition de haut de la
colonne (x,) est commandée par le reflux (L), et la composition du bas de la colonne (x, ) est

commandée par la vapeur (X,).

Le critere quadratique est choisi de la forme :

7= 1[0 ele)+ " () Ru(t) | (5-42)

0
ou e est le vecteur d’erreur e = [e, e, avec
€ = Xy5ee — Xy
€ = Xper —Xp

X, » la consigne pour la premiere boucle.

X,.. » la consigne pour la deuxieme boucle.

Les matrices de O et R sont choisies comme suit :

0.008 O 02 O
()= et R= .
0 0.01 0 005

Les variables d’entrées e, et e, des fonctions d’appartenance x , (e,) ont été choisis de forme

Gaussienne et sont données par :
M, (e,) = exp l— 2(e,. —e )ZI (5-43)

I (i=1,2) fait référence a I’ensemble flou considéré NG (Négative Grand), NP (Négative
Petit), ZE (Zéro), PP (Positive Petit) ou PG (Positive Grand), avec :

]VP:_l

i > i s |

e =0,e"=lete’=2.
Les fonctions de base floues sont données par :

b ( ) /1‘4111 (el)zu_qéz (ez)
€)= 2N;+ 2N, +
| ;11111 1 12111 1'”/11" (el)'uA;Z (62)

(5-44)

ou/=(2N, +1)(2N, +1) avec N, =N, =2.
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Les réponses transitoires des deux boucles pour un changement de consignes ;
x, =0.8983 — 0.91 et x, = 0.04878 — 0.0537 sont données par la figure 5-3, ou on constate

une poursuite dans les deux cas.

X7 0904 - ]

0 500 1000 1500

Temps (sec)

0054 —

0.053

0052+ |
o 0,051 ]

0.05

0049/
0 500 1000 1500

Temps (sec)

Figure 5-3 Compositions de haut x, et du bas x; de la colonne de distillation.

Commande optimale classique
Commande optimale floue

Pour pouvoir exprimer 1’énergie consommée par la colonne de distillation on doit calculer
I’erreur dynamique IAE (integral absolute error) des deux boucles pour la commande optimale
floue et la commande optimale classique. Les valeurs de I’erreur dynamique calculées sont
données dans le tableau 5-1. On remarque que I’erreur dynamique est réduit dans le cas de
I’application de la commande optimale floue. D’apres les valeurs obtenues on constate que le
régulateur optimal flou a donné les meilleurs résultats, ce qui implique que la consommation de
I’énergie est encore réduite d'avantage.
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, Composition | Composition
CAL(]:)U;JNaIIE\/IIf E[;RI?EUR de haut du bas
© (x,) (%)
Commande optimale classique 0.1298 0.1004
Commande optimale floue 0.0942 0.0889

Tableau 5-1 Calcul de I'erreur dynamique des deux boucles pour la commande optimale floue et la commande
optimale classique de la colonne de distillation.

5-6 Conclusion

Dans ce chapitre nous avons présenté une configuration hybride optimale floue pour la
commande de la colonne de distillation en vue d’optimiser 1’énergie consommée par cette
colonne. Les résultats de simulation obtenus montre bien I’avantage qu’apporte la commande
optimale floue par rapport a la commande optimale classique. La comparaison de I'erreur
dynamique a montré que I'énergie consommée par la colonne de la distillation est optimisee
dans le cas de la commande optimale floue, ce qui constitue un avantage dans I’industrie
chimique puisque le cofit de fonctionnement sera réduit.
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Le travail que nous avons présenté¢ dans ce mémoire porte sur la commande multiboucle
d’une colonne de distillation, il axé essentiellement sur la réduction des interactions entre les
variables de commande et celles 8 commander de cette derriére et la synthese d’un systéme de
commande floue permettant de bonnes performances et un gain en matiere de I’énergie
consommeée.

Ainsi aprés la modélisation de la colonne de distillation considérée qui a servi d’exemple
d’application pour I’approche de réduction des interactions proposée et la synthése d’un
systéme de commande floue, nous avons spécifié les variables stratégiques (les variables de
commande et les variables a commander). Par la suite nous avons présenté un panorama de
méthode d’analyse des interactions proposées dans la littérature. Les avantages et I'efficacité
de la méthode DRMC nous ont insisté a opter pour cette méthode pour I’analyse des
interactions présentes dans la colonne et le choix de la configuration de commande convenable
pour une commande multiboucle, ce qui nous a permis de relever plus efficacement la direction
et ’intensité relative de I’effet de la propagation de perturbations.

A fin de réduire I’effet d’interactions existant entre les boucles de commande de la colonne
de distillation nous avons proposé une démarche intéressante. Cette derniere consiste a
intervenir directement sur la structure physique de la colonne par la modification de la
rétention liquide du plateau d'alimentation, ce qui influe parfaitement d’une fagon directe sur
I’optimisation de I’énergie consommée par la colonne en la minimisant, chose impeccablement
illustrée par les résultats de simulations obtenus.

La réduction des interactions par la méthode proposée nous a permet par la suite de
simplifier et de faciliter la synthése d’un systéme de commande multiboucle floue, tout en
permettant d’aplanir les difficultés rencontrées liées au choix des variables fuzzifier et la
détermination des régles d’inférence lors de la synthése d’un systéme de commande, puisque
ces derniéres sont déterminer pour chaque boucle indépendamment. L’apport de la logique
floue comme technique de commande, sur le plan performances (qualité des produits), est
démontré par les résultats de simulation concluants obtenus pour chaque boucle.

L’efficience de la logique floue et les résultats obtenus, nous ont poussée a améliorer les
résultats obtenus en terme de colt de fonctionnement en réduisant davantage 1’énergie
consommée par la colonne toujours en se basant sur la logique floue. A cet effet nous avons
définit un critére d’optimisation d’énergie et c’est dans ce sens qu’une méthode de synthese
d’un régulateur flou proposée dans la littérature, dont I’efficacité n’est plus a démontrée, a €té
adoptée pour la synthése d'un régulateur optimal flou pour la commande de la colonne de
distillation. La comparaison par simulation des résultats obtenus en considérant un régulateur
optimal classique et ceux obtenus par le régulateur optimal flou a mis en évidence la
supériorité de la logique floue par rapport aux régulateurs classiques.

L’optimisation de I’énergie consommée par les colonnes de distillation constitue actuellement
un axe de recherche trés actif Les perspectives se trouvant dans le développement des
méthodes permettant de réduire les interactions dans les colonnes de distillation définissent
comme condition incontournable pour la minimisation du coit de fonctionnement des colonnes
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de distillation. L’utilisation d’autres méthodes d’analyse des interactions structurales peut
constituer une voie pour mieux cerner le probléme d’interaction, si I’on considére que I’objectif
majeur est de réussir & mieux optimiser I’énergie consommée et d’avoir de trés bonnes
performances.

Un autre aspect non négligeable reste ouvert est celui de proposition des systémes de

commande optimale en utilisant les algorithmes génétiques, les réseaux de neurones, la logique
floue et le neuro-flous.
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Annexe-A

Les données nominales du fonctionnement de la colonne sont :

Rétention liquide du condenseur, M, = 2.52 (kg moles)
Rétention liquide du rebouilleur, M = 5.1( kg moles)
Rétention liquide dans chaque plateau, M, =1.08 (kg moles) j=1,...,7

Coefficient de volatilité, ¢ = 2.5

Reflux liquide, L, = 0.0313 (kg moles .s™)

Reflux vapeur, V. = 0.03407 (kg moles.s™)

Pression dans le rebouilleur, p, =3.363.10°(N m”)

Pression a I’entrée du rebouilleur, p_ =5.10°(N m?)

Coefficient de controle de la vanne, X =0.7

Composition du distillat, x, = 0.9558

Composition du résidu, x, =0.04878

Composition du haut de la colonne, x, =0.8983

Compositions des plateaux, x, = 0.7915, x; =0.6274, x, =0.4356, x; =0.3046,
x, =0.1860 et x, = 0.1006

Composition de I’alimentation, z, = 0.3

Débit de I’alimentation /' = 0.01 (kg moles. s™)

Condition de I’alimentation P, = -1

U, =11357 (W.m’K "), U, =56783 (W.m’K ")

A, =18.58 m*, A, =18.58 m’
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p, =18233 (kgm™)

A, =32565 (kjkg'), A, =21503 (kj kg™)
M, =479.0 (kg)

C,.. =01408 (m’s™)

C ., =3852 (kjkg'K™")

- pw =

V. =02359 m’
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Les déférents modeles calculés dans le cas de l'augmentation de la rétention liquide du
plateau d'alimentation sont donnés par :

AN

» Pour le 1¥ cas (le cas ou on augmente de deux fois la rétention liquide du plateau
d’alimentation) :

-0.0135 00063 0 0 0 0 0 0 0 0 0
0.0290 -0.0436 00168 0 0 0 0 0 0 0 —-0.049
0 00290 -00457 00212 0 0 0 0 0 0 -0090
0 0 00290 -0.0502 0.0290 0 0 0 0 0 -0.139
0 0 0 00270 -0.0626 00346 0 0 0 0 -0.117
A=| 0 0 0 0 00356 -0.0702 0.0446 0 0 0 -0.136
0 0 0 0 0 00356 —-0.0802 00548 0 0 -0.124
0 0 0 0 0 0 00356 —00904 00628 0 —-0.089
0 0 0 0 0 0 0 00081 -00157 O —-00123
0 0 0 0 0 0 0 0 —-152240 -5.0086 299420
0 0 0 0 0 0 0 00004 00283 00084 -0.686

0 0 0 0 0 0
0.0533 —0.0005 0 0 0 0
0.0988 —0.0009 0 0 0 0
0.1520 —0.0014 0 0 0 0
0.1653 —0.0019 —0.1169 0.0086 0 0

B=[01129 -0.0011 0.1129 0 0 0
0.1023 —0.0010 0.1023 0 0 0
0.0736 —0.0007 0.0736 0 0 0
0.0102 —0.0001 0.0102 0 0 0

0 0 0 0 06229 14409
0.0005 0 0.0005 0 0 0

» Pour le 2°™ cas (le cas ou on augmente de trois fois la rétention liquide du plateau

d’alimentation) :
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-0.0135 00063

0
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0

S O O O O O O O

0
0.0533
0.0988
0.1520
0.1653
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0.1023
0.0736
0.0102

0
0.0005

00290 -00457 00212

0

L TR o R o (R = e Y =

0

0
0

0
0
0

00290 -0.0502 00290
00270 -0.0626 0.0346

0

S O O O o O

—0.0005
—-0.0009
—-0.0014

-0.0019

—-0.0011
—-0.0010
—-0.0007
—-0.0001

0
0

0

S O O O O

00356 -0.0702 0.0446

0

S O O O

0 0
0 0
0 0
0 0
-0.1169 0.0086
0.1129 0
0.1023 0
0.0736 0
0.0102 0
0 0
0.0005 0

S O O o o o o O

0

0.6229 1.4409

0

S O O

0

S O O O

0

S O O O O

0

00356 —-0.0802 0.0548
00356 -0.0904 00628

0

0
0
0

oS O o O o o o O

0

0

0
0
0

00081
0

o R o T e o I s A = ]

0

-00157

0
0
0
0
0
0
0
0

0

0
—-0.049
—-0.090
-0139
-0.117
-0.136
-0.124
—-0.089
-0012

—-15.2240 -5.0086 299420
00004 00283 00084 -0.686

» Pour le 3™ cas (le cas ou on augmente de quatre fois la rétention liquide du plateau

d’alimentation) :

-0.0135 00063

0

00290 —0.0436 00168

0

S O O O o o o O

00290 -0.0457 00212

0

O O O O O o O

0
0

0
0
0

0.0290 -0.0502 0.0290
00270 -0.0626 00346

0

S O O O O O

0

S O O o O

00356 —0.0702 0.0446
00356 —0.0802 00548

0

S o o O

S O O

0

0

0
0
0
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0
0
0
0
0
0
0
0

0

0
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-0.117
—-0.136
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0 0 0 0 0 0
0.0533 —0.0005 0 0 0 0
0.0988 —0.0009 0 0 0 0
0.1520 —0.0014 0 0 0 0
0.1653 —0.0019 —0.1169 0.0086 0 0

B=(01129 -00011 0.1129 0 0 0
0.1023 —0.0010 0.1023 0 0 0
0.0736 —0.0007 0.0736 0 0 0
0.0102 —0.0001 0.0102 0 0 0

0 0 0 0 06229 1.4409
0.0005 0 0.0005 0 0 0

> Pour le 4™ cas (le cas ou on augmente de cinq fois la rétention liquide du plateau
d’alimentation) :

-0.0135 00063 0 0 0 0 0 0 0 0 0

00290 —0.0436 00168 0 0 0 0 0 0 0 —-0.0490

0 00290 —-0.0457 00212 0 0 0 0 0 0 —0.0908

0 0 00290 —-0.0502 0.0290 0 0 0 0 0 -0.1396

0 0 0 00270 -00626 00346 0 0 0 0 -0.1176

A=l 0 0 0 0 00356 —-0.0702 0.0446 0 0 0 —0.1369

0 0 0 0 0 00356 —-0.0802 00548 0 0 -0.1240

0 0 0 0 0 0 00356 —00904 00628 0 —-0.0892

0 0 0 0 0 0 0 00081 -00157 0 -00123

0 0 0 0 0 0 0 0 152240 —-5.0086 299420

0 0 0 0 0 0 0 00004 00283 00084 —0.6868
0 0 0 0 0 0
0.0533 —0.0005 0 0 0 0
0.0988 —0.0009 0 0 0 0
0.1520 -0.0014 0 0 0 0
0.1653 —0.0019 -0.1169 0.0086 0 0
B=|01129 -0.0011 0.1129 0 0 0
0.1023 —0.0010 0.1023 0 0 0
: 0.0736 —0.0007 0.0736 0 0 0
0.0102 -0.0001 0.0102 0 0 0

0 0 0 0 0.6229 1.4409
| 0.0005 0 0.0005 0 0 0 )
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Abstract:

Inrecent years there has been considerable interest in developing process control strategies
for multivariable control systems. Multivariable control involves the objective of maintaining
several controlled variables at their independent set point. However, in these systems new
characteristics due to interaction must be considered. Interaction results from process
relationships that cause a manipulated variable to effect more than one controlled variable.
Despite its importance, interaction analysis gives a full understanding of process behaviour.
The distillation column is one of the complex multivariable systems.

For many reasons, distillation remains the most important separation technique in the
chemical process industries around the world. For these reasons, improved distillation control
can have a significant impact on reducing energy consumption, improving product quality and
protecting environmental resources. The control of the overhead and bottom composition in
distillation column has been the subject of research for many years. However, implementing
composition control is not easy due to the phenomenon of interaction or coupling that exist
between the various control loops of the distillation column. This phenomenon pose a
problem for the conception of a robust control system. In addition, distillation column is
usually nonlinear, nonstationary, multivariable and is subject to constraints and disturbances.
These phenomenon pose a problem for the conception of a robust control system.

There are two basic multivariable control approaches to control distillation column. The
first is a straightforward extension of single-loop control to many controlled variables in a
single process. This is termed multiloop control and has been applied with success for many
decades. The second main category is coordinated or centralised control, in which a single
algorithm uses all measurements to calculate, all manipulated variables simultaneously. The
design of the multiloop control system can be broadly divided into two stages as follows:

1. Selection of the controlled variables and manipulated variables to be paired on one-to-
one basis; and

2. Selection of the control law and tuning of the controllers to provide an acceptable level
of performance.

This technique presents these limitations bound to the first stage, because in general the
application of interaction analysis methods for the choice of the control configuration shows
that the column is strongly interactive in the sense that the best configuration is characterised
by an inherent interaction level. Many methods have been developed to eliminate or to reduce
the interactions between the control loops of distillation columns. One of the solutions is to
use a total or partial decoupler. We conclude that complete decoupling is not feasible for
many columns, due to sensitivity to model error.

In this thesis, we propose a new method to reduce the interaction between controlled and
manipulated variables of a Benzene-Toluene distillation column. Our aim here, is to optimize
the energy consumed by this column not through more complex active control but through
passive improvements arising from favourable equipment design. The other aimed objective
is to conceive a fuzzy control system permitting to improve the performance of the distillation
column. The application of the fuzzy logic doesn't limit itself to this objective, but the
synthesis of a optimal fuzzy controller developed by Wang is considered to control a
distillation column in view of optimization of the energy consumed by this column. Results of
a simulation study are presented showing the potential improvement in controlling and
minimising the energy consumed by this column.
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