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Introduction Générale :

La distillation est 1’'une des opérations de séparation les plus répandues dans le monde
industriel. Bien que peu efficace du point de vue énergétique, elle est simple a mettre en
ceuvre et présente généralement peu de risques, ce qui explique son adoption massive.

11 s’agit d’un processus combinant des transferts de matiére et de chaleur. Le principe de la
distillation repose sur la formation de vapeur enrichie en composé le plus volatil, suivie de la
condensation de cette vapeur. Dans les industries, les colonnes de distillation sont
couramment contrdolées par des régulateurs PID classiques.

Cependant, ces régulateurs montrent leurs limites lorsque le processus s’¢loigne de son
point de fonctionnement nominal, lors de changements brusques de parameétres ou en présence
de perturbations.

L’objectif de ce projet de fin d’étude est de modéliser et d’optimiser les performances des
colonnes de distillation afin de maintenir les concentrations en téte et en bas de la colonne aux
valeurs souhaitées.

Le premier chapitre sera consacré a des généralités sur les colonnes de distillation et les
différents types de distillation.

Le deuxiéme chapitre abordera la modélisation dynamique de la colonne de distillation
sous des hypotheéses fondées, afin de faciliter ’é¢tude du systéme et la synthése de la
commande.

Le troisieme chapitre fera le point sur 1’identification et la régulation par régulateur PID.
Le dernier chapitre sera divisé en deux parties :

La premiere partie portera sur des généralités sur 1’optimisation et les méthodes
d’optimisation stochastiques telles que les algorithmes génétiques et I’optimisation par
colonies de fourmis (ACO).

La deuxieme partie sera consacrée au calcul des parameétres PID par les différentes
méthodes choisies, suivie de la simulation des régulateurs afin d’analyser et de comparer leurs
performances.



Chapitre 1 :
L.a Colonne de Distillation



Chapitre I La colonne de Distillation

1.1. Introduction

La distillation est une des méthodes de séparation les plus importantes dont dispose le génie
chimique. Cette opération permet la séparation d’un ou plusieurs constituants d’un mélange
homogene liquide, en mettant a profit la différence de volatilité des constituants.

La distillation reléve du domaine de la génie chimique, par conséquent nous nous limitons a
introduire dans ce qui suit le principe de la distillation, le fonctionnement, et ses applications
ainsi que I’état de 1’art sur la modélisation et le contréle des colonnes de distillations.

I.2. Principe de la distillation

La distillation consiste a porter le mélange a ébullition et a recueillir, aprés une succession
de vaporisations et de condensations, une fraction dite légere appelée le distillat. Celui-ci
correspond au produit le plus volatil qui a le point d’ébullition le plus bas et qui distille en
premier. Dans le ballon, il reste la fraction dite lourde appelée le résidu. [1]

La différence entre les compositions du distillat (vapeur émise) et du liquide en ébullition
est le principe exploité pendant la distillation.

Le principe des différentes techniques de distillation fait appel aux lois qui régissent
I’équilibre liquide — vapeur des corps purs et des mélanges.

1.3. Notion de volatilité

La volatilité est une des propriétés particulieres des fluides qui permet d’appliquer le
Procéd¢ de Distillation.

La volatilit¢ en distillation se référe a la capacit¢é d’une substance a s’évaporer a une
température donnée. En distillation, les composants d’un mélange ont des points d’ébullition
différents, ce qui permet de les séparer en les chauffant et en récupérant leurs vapeurs a des
températures spécifiques.

Plus un composant est volatil, plus il s’évapore facilement a une température donnée. En
distillation, la volatilit¢ des composants d’un mélange est cruciale car elle détermine leur
séparation efficace.

Les composants les plus volatils s’évaporeront en premier, formant des vapeurs qui seront
récupérées et condensées pour obtenir des produits distincts.

Les différences de volatilité entre les composants permettent ainsi leur séparation en fonction
de leurs points d’ébullition respectifs.

Ce processus est fondamental dans de nombreuses industries, notamment la chimie, la
pétrochimie et la production d’alcool.



Chapitre I La colonne de Distillation

I.4. Unité de distillation

Elle comprend trois systémes distincts (figure 1.1):

Condenseur

Distillai

Alimentation

Bouillewr

Résidu

Figure I.1 : Unité de distillation [1]

1.4.1. Bouilleur :

C’est un échangeur qui permet de fournir les calories nécessaires a la vaporisation des
produits de fond. Les rebouilleurs du fractionnement sont des appareils fonctionnant sur le
principe du thermosiphon.

La circulation du fluide se fera uniquement par augmentation de la température par transfert
de chaleur et diminution de la densité du liquide. Ils sont alimentés par une partie du liquide
de fond de la colonne ayant un niveau constant. Leur fonctionnement ne peut se faire qu’avec
un niveau suffisant de liquide dans la zone de rebouillage. L’autre partie de fond cloisonnée
sert au soutirage des produits de

Sortie de fluide Entrée de fluide
Froide

Froide

Entrée de fluide
Sortie de fluide Chaude
chaude

Figure 1.2 : Composition de bouilleur
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1.4.2. Condenseur

Un systéme de condensation en téte de colonne, on distingue le condenseur total et le
condenseur partiel :[2]

a). Condenseur total

Toutes les vapeurs sont condensées en un liquide se séparant ensuite entre reflux et distillat
(refroidi dans un échangeur avant stockage). Le distillat en liquide est facile a transporter et a
stocker. Un condenseur total n’est plus un étage de séparation.

b). Condenseur partiel

C’est un ¢étage d’équilibre qui effectue une séparation. Seule une fraction des vapeurs
condensées constitue le reflux, I’autre partie passe dans un condenseur réfrigérant est
constitue le distillat.

L'eau

évacuer
Vapeur de la tour

Condensat a4 accumuler entré

I'eau

Figure 1.3: Schéma de condenseur

1.4.3. Colonne de fractionnement

Une colonne de fractionnement est un élément essentiel utilisé dans la distillation de
mélangés liquides de manicre a séparer le mélange en ses parties constitutives ou fractions,
sur la base des différences de volatilité.[3]

L.5. Les types de distillation
La distillation peut étre classée en différentes catégories selon :
L.5.1. La composition du mélange

Les deux types de distillations sont : la distillation binaire et la distillation & plusieurs
composants.[2]

A). La distillation binaire

Le mélange est séparé en deux produits liquide seulement.
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B). La distillation multi-composante

C’est une distillation commerciale ou le mélange est séparé en plusieurs produits liquides,
comme le raffinage du pétrole.

L.5.2. Le mode de traitement

IL existe deux types de distillation
La distillation discontinue (par batch)
La Distillation Continue

A). Distillation discontinue (par batch)

La conduite de la colonne consistant en un placement dans un bac de mélange, la
vaporisation d’une partie du mélange et la vidange de la partie restante, est appelée
« Distillation discontinue » ou « distillation en régime transitoire Conti » [4]

Fourneau ' Tige de lot de terre Condenseur
—dAunniE—y
E ,‘_A\ Condenseur D =
ans Condenseur
Vapeur
- - - - - -
Chaleur A

Figure 1.4 : Schéma basique d’une distillation discontinue
B) La Distillation Continue

La distillation continue est bien plus efficace que la distillation en régime transitoire. Dans
la distillation en régime transitoire, le liquide est introduit dans la colonne bac aprés bac. Dans
la distillation continue, le liquide est introduit en continu. [4]

rulll

Condenseur

\

La vapeur de sortie
condensé en continue
63% Hexane

Alimentation continue

Liquide a 16°F

A
37% Pentane
50%
Hexane Le liquide de sortie
Chaleur continu
63% Hexane
(S 37% Pentane

Figure 1.5 : Schéma standard d’une distillation continue
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L.5.3. Types de colonnes

Les colonnes les plus utilisées sont équipées de plateaux (ils peuvent étre de plusieurs
types) ; mais il existe aussi des colonnes a garnissage (1a aussi plusieurs types de garnissage
sont disponibles sur le marché¢). Dans le cas des colonnes a plateaux on dispose réguliérement
entre les plateaux des acces appelés « trou de poing » et « trou dhomme », qui permettent
d'entretenir le matériel sans avoir a démonter l'ensemble de la colonne. Il en va de méme pour
les colonnes a garnissage. [5]

Les matériaux utilis€és pour les colonnes peuvent étre : 1’acier inoxydable; le cuivre; le
verre; ou encore des matieres plastiques (pour les faibles températures). Les colonnes peuvent
étre classées selon leur composition mécanique comme suit :

A). Colonne a plateaux

Généralement, les colonnes de distillation a plateaux sont représentées selon le schéma ci-
dessous. Le role d’ un plateau est de faciliter le contact entre la phase vapeur et la phase

liquide pour que le transfert de masse s’effectue entre les 2 phases [6]. Chaque plateau est
composé de 3 sections :

e surface d’ébullition : est le lieu ou le contact se fait entre la vapeur et le liquide. Les
vapeurs passent a travers les orifices du plateau a partir du bas et passent dans le
liquide traversant le plateau formant un mélange mousseux et turbulent. Dans la
conception la plus simple, les orifices sont congus pour le contact vapeur-liquide.
alternativement, les calottes ou les soupapes peuvent étre utilisées.

e Le déversoir: La fonction du déversoir est de maintenir un niveau de liquide sur le
plateau.

e La goulotte de descente : Sa fonction est de guider le flux du liquide d’un plateau a un
autre.

o
n vapeur de téte _ = distillat vapeur

condenseur Y
: ballon
section de
g 2 de
I'I.‘Clli canon
reflux

b |
-
4

reflux

[

— = distillat liguide

pompe de reflux

charge déversoir

section plateau perforé

d’épuisement
vapeur rebouillie vapeur

) condensats

JuLs

3 ¥

A

= résidu

Figure 1.6: Schéma des plateaux
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B). Colonne a garnissages

La majorité des colonnes utilisées dans I’industrie pétroliere sont des colonnes a plateaux
mais le garnissage est parfois utilisé en remplacement de plateaux dans certaines colonnes
pour assurer la mise en contact entre la vapeur et le liquide.

Le matériau de garnissage utilisé dans des colonnes peut étre une céramique, un alliage
métallique non corrosif ou d’autres substances résistantes a la corrosion provoquée par la
présence d’impuretés dans la charge. [4]

Y
Reflux =p—" /’ s

pm—
Distributeur o =

= o

Garmissage

Collecteur i =

Alimentation =D _ .
Distributeur V ——

Garnissage

Figure 1.7: Colonne a garnissages
L.5.4. Comparaison entre les colonnes a garnissage et celles a plateaux
a) Avantages et inconvénients des plateaux et des garnissages :

Chute de pression

Les colonnes a garnissage produisent généralement une chute de pression moindre par étage
d’équilibre. Cela peut étre important pour des opérations a basse pression. A des pressions
¢élevées telle que celles rencontrées dans le traitement du gaz naturel, la chute de pression dans
la colonne ne constitue pas une question majeure. [7]

Chargement du liquide

Pour un diametre donné, une colonne a garnissage présente une capacité plus importante que
celle des colonnes a plateaux lorsque le rapport liquide / vapeur est élevé.

Corrosion
Le garnissage aléatoire peut étre fabriqué en céramique et en plastique tandis que les plateaux
sont fabriqués a partir de matériaux cotiteux en alliage.

Flexibilité

Les colonnes a garnissage possedent généralement des capacités limitées concernant la marge
de réglage. Tandis que les plateaux peuvent fonctionner dans des conditions de capacité
réduite telles que 10 a 15 % de pleine charge, les garnissages sont limités a un fonctionnement
nécessitant environ 50 % de pleine charge.
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Distribution du liquide

Dans des colonnes a plateaux, la phase liquide est forcée de fagon a circuler a travers une
surface du plateau. Avec un barbotage de gaz dans le liquide, le contact est assuré. Dans des
colonnes a garnissage, le liquide et la vapeur ont un trajet libre et un cheminement préférentiel
est toujours possible.

1.6. Application de la distillation

Les applications usuelles de la distillation sont les suivantes [8] :

e ¢limination d’un produit en cours de réaction chimique

e isolement de plusieurs composé€s obtenus apres réaction chimique .
e ¢limination d’un solvant .

e isolement d’un composé naturel .

e purification d’un composé.

L.7. Principe de fonctionnement d’une colonne a distiller

Le principe de fonctionnement d’une colonne de rectification consiste a déplacer a pression
constante, les équilibres de phases a 1’aide d’un gradient de température créé par une source
froide (le condenseur (Qd) qui génére un flux de liquide froid descendant dans la colonne et
une source chaude (bouilleur (Qb), générant un flux montant de vapeur chaude (figure 1.9)

Pour assurer le transfert de chaleur et de matiere, des éléments de contact sont placés a
I’intérieur d’une virole. Ils sont constitués soient par des plateaux dont le principe de base est
de mettre en contact le flux de vapeur montant vers la téte de la colonne et la phase liquide se
trouvant a la surface de 1’aire active du plateau, soient par des garnissages dispersant les deux phases
et assurant une bonne surface d’échange. A chaque contact la vapeur s’enrichit en constituants légers
et le liquide se concentre en produits lourds. Le bouilleur fonctionne a I’aide d’un fluide extérieur
(vapeur, huile chaude). Le condenseur travaille dans des conditions différentes, selon que 1’on cherche
a obtenir une coupe légére, distillat sous forme liquide ou sous forme vapeur.

Condenseur
o Qo
o
(X

e, Hellax ﬁ

l.& hallom
de reflux

% Ivistilla

Sewiioin
i
reclilicalion
Alimeniation § _________

bbnaire | 77777777

L haalhisn

e risidue
Hehouilbenr =
un[ g ! )
% Hesidu

Figure 1.8: Schéma de principe d’une colonne de distillation
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La figure 1.9 représente un diagramme de point d'ébullition (disponible pour une pression constante)
d'un mélange binaire (composé de deux produits A et B).
Le point d’ébullition du produit A est de 80°c et 110°¢c pour le produit B : A est plus volatil que B. Si
le mélange est composé de 50% de A et de 50% de B et chauffé a partir du point a, sa concentration
reste constante jusqu'a ce qu'il atteigne le point de bulle a 90°c (point b) quand il commence a bouillir.
Les vapeurs qui se dégagent lors de 1'ébullition a la composition d'équilibre donnée par le point c. A ce
stade, la concentration de A est d'environ 83%, donc la vapeur contient plus de produits A et le produit
liquide plus B [9].

T e el e e P

Tampuisr [T

- - Hi— —
- — -H-\""'\-\._\_
= - 1 - et |

L reasicie oo o— e skl

Figure 1.9: Diagramme du point d’ébullition [10]

A partir du diagramme du point d’ébullition (des diagrammes si le mélange comporte plus
de 2 composantes), on peut construire une nouvelle courbe appelée courbe de 1’équilibre
vapeur liquide

Dans le cas d’un mélange binaire, ce diagramme ressemble a celui de la figure 1.10. Il est
tracé en assumant une pression maintenue constante quelle que soit la température de
mélange. Ce diagramme représente la relation entre les concentrations de la composante
légére dans le liquide et la vapeur.

| =
T

-

Vapsir iyl

- l-li'\.‘-l;'lll
Figure 1.10 : Diagramme d'équilibre liquide vapeur [10]
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1.8. Dimensionnement d’une installation de distillation :

La plupart des colonnes de distillation utilisées dans I’industrie fonctionnent en continue
elles sont alimentées en permanence par une charge dont la composition, le débit et la
température sont constants.

La configuration de base d’une colonne a distiller en continue consiste en un ensemble de
plateaux théoriques de séparation dans lesquels circulent a contre-courant la vapeur générée
par le bouilleur et un liquide généré par le condenseur redescendant par gravité vers le bas de
la colonne. Des bilans peuvent étre établis pour I’ensemble de la colonne pour un plateau
observé individuellement ou bien pour une zone de fractionnement.[11]

1.9. Le controle de fonctionnement d’une colonne

Pour surveiller une colonne de distillation fonctionnant en continu, ce role d’information
revient aux appareils de mesure, dont I’ensemble constitue le contrdle ou I’instrumentation de
I’installation. Les principales variables a réguler sont : [11][12][13]

1.9.1. Qualité du distillat et du résidu

La qualité de distillat et du résidu sont les paramétres les plus importants dans une colonne
de distillation. Elle doit étre maintenue d’'une maniére constante dans la mesure du possible.
Le contréle d’une installation est effectué soit par des mesures en continu de propriétés
physiques (masse volumique, viscosité, indice de réfraction, résistivité, pH), soit par des
analyses discontinues, le plus souvent par chronographe en phase vapeur, toutes les 1 a 10
min.

Si la qualité des produits résultante (attendue) ne respecte pas le cahier des charges demandé
(produits hors normes) le probléme devra étre signalé et une réduction du débit d’alimentation
peut étre effectué, ou bien I’expédition de ce produit hors norme sera acheminée vers un autre
réservoir de stockage [2].

1.9.2. Débits
Il peut y en avoir trois : [7]

Le débit de charge de la colonne : controlé par un FIC situé en général a la sortie du train
d'échangeurs de préchauffage, on n'intervient sur ce paramétre que pendant les phases de
démarrage ou d'arrét ou sur consigne du Service Programme de l'installation. La aussi il faut
opérer lentement pour donner le temps aux controleurs de températures de réagir et de se
stabiliser aux valeurs normales

Le débit de Reflux en téte de colonne : en principe on agit par unité de débit c’est a dire par
tonne/heure ou m3/h.

Le débit de rebouillage : pour les colonnes de grande capacité quand ce dernier est assuré par
une pompe de circulation (doublée voire triplée) et un four de rebouillage, en général on agit
plutot sur le TIC (controleur indicateur de température) de Rebouillage, sauf en phases de
démarrage

10
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1.9.3. Niveaux

Le ballon de résidu et de reflux joue le réle d’accumulateur de liquide, afin de donner a
I’unité une certaine flexibilité¢ de fonctionnement dans 1’hypothése d’une défaillance possible
du matériel (pompe, instrument, vanne, etc.) par exemple le ballon de reflux est de recevoir
I’effluent du condenseur de téte, de réaliser la séparation des phases qu’il collecte et de
constituer une réserve de produits liquides pour assurer un débit régulier de reflux et de
soutirage. Cependant deux cas sont a distinguer, suivant que la condensation est totale ou
partielle.

Les méthodes de calcul pour estimer les dimensions de ces ballons sont basées sur
I’évaluation d’un temps de séjour tel que la séparation des phases soit suffisante pour réduire
les entrainements a une valeur minimale acceptable et que, simultanément, le temps de s¢jour
du liquide corresponde a une retenue correcte.

Les capacités (fond de colonne, ballons de reflux) sont généralement munies de deux
alarmes de niveau : une alarme de niveau bas pour éviter de faire cavité les pompes, une
alarme de niveau haut pour éviter de noyer les plateaux inférieurs de la colonne, le rebouilleur
ou le condenseur. Si le déclenchement de I’alarme de niveau haut a pour cause 1’arrét d’une
pompe, un automatisme pourra provoquer le démarrage de la pompe de secours.

1.9.4. Chauffage et refroidissement de la distillation

La connaissance du débit et de la pression de condensation permet de calculer le débit de
chaleur en pied de colonne. Si I’on chauffe par un fluide thermique, il faut connaitre son débit
et ses températures d’entrée et de sortie. Une mesure de la chaleur échangée au niveau du
condenseur (débit d’eau et de températures) permet de boucler le bilan thermique de la
colonne si I’on connait, en outre, les températures de 1’alimentation, du résidu et du distillat.

A). Chauffage en fond de colonne

Dans une colonne de distillation, la température la plus basse est celle du ballon de reflux, la
plus haute est celle du rebouilleur ; elle croit de la téte vers le fond de la colonne.

B). Refroidissement en téte de colonne

En fonctionnement normale, la température du sommet de la colonne est maintenue plus
basse que la température du plateau d’alimentation. La température dans la section décroit
donc en remontant de plateau a plateau a partir de ’entrée. Par conséquent, la vapeur arrivant
sur chaque plateau se refroidit, se condense partiellement et donne une certaine quantité de
liquide, riche en produit lourd, le plus facilement condensable.

Ainsi au fur et a mesure qu’elle monte dans la colonne, la vapeur se débarrasse des parties
du produit le plus lourd qu’elle contient et sa concentration en produit plus léger augmente
constamment.

Si I’on dispose d’un nombre de plateaux suffisant, la vapeur qui s’échappe au sommet sera
celle du produit le plus volatil. Refroidie dans le condenseur de téte, elle donnera un liquide
appelé “distillat’.

11
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L’abaissement de température est provoqué par un refroidissement contrélé au sommet de la
colonne. Pour cela, on injecte, au-dessus du dernier plateau une partie du distillat prise dans le
ballon de téte et qu’on appelle ‘reflux’.

Le rapport entre la quantité de produit de té€te employée pour le reflux et la quantité de ce
méme produit envoyée au stockage est dit ‘taux de reflux’.

Le liquide introduit en reflux a la méme composition que la vapeur de téte. A I’entrée de la
colonne il se vaporise donc de nouveau, cherchant dans le milieu ambiant la quantité¢ de
chaleur nécessaire a cette vaporisation.

1.9.5. Pression

La pression dans une colonne de distillation est un parametre essentiel de son
fonctionnement. Le choix de la pression de la colonne dépend de la température
opérationnelle adoptée. La pression est d’autant plus élevée que la température est haute.

A). Pression de marche

La pression en téte de colonne est un parameétre essentiel du fonctionnement de celle-ci.
Dans une colonne a distiller, on prévoira un automatisme arrétant le chauffage en cas de
montée de la pression.

B). Pression différentielle de la colonne

C’est un paramétre simple a mesurer, qui permet d’apprécier le fonctionnement
hydrodynamique de la colonne. Une perte de charge trop €levée annonce un engorgement ou
un encrassement excessif de 1’équipement interne. Il en résulte une chute d’efficacité. On peut
prévoir un dispositif qui réduit automatiquement le régime de fonctionnement de la colonne
quand elle risque de s’engorger (par exemple, diminution du débit d’alimentation et du
chauffage lorsque la perte de charge dépasse une valeur limitée).

1.9.6. Températures a différents niveaux

Trois températures sont a maintenir rigoureusement pour obtenir le gradient imposé de
températures du fond d’une colonne a sa téte :

a) La température d'entrée de la charge de la colonne :

Pour la faire varier, agir modérément sur le TIC d'entrée en se rappelant bien que cela ne
changera pas la température du fond de colonne, mais celle du Résidu sortant de la colonne,
en aval de I'échangeur Charge / Résidu fond, température qui peut étre entre 240 a 380 C
suivant la catégorie de Brut distillé.

b) La température du fond de colonne :

Agir sur le TIC (Contrdleur Indicateur de Température) situé sur le retour vers la colonne du
Résidu prélevé du fond

c) La température de téte de la colonne :

agir soit sur le TIC situé en téte de colonne Ou sur le FIC (contréleur de débit ) situé sur la
ligne de refoulement de la pompe de reflux.
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1.10.Modé¢le de colonne de distillation :

Cet exemple utilise un modele simple de la colonne de distillation ci-dessous :

F—"

Figure I.11 colonne de distillation

Dans la configuration dite BT, les variables contrdlées sont les concentrations Yp et Yp des
Produits chimiques D (sommets) et B (bas), et les variables manipulées sont le reflux et
I’ébullition V. Ce processus présente un couplage fort et de grandes variations de gain en
régime Permanent pour certaines combinaisons de L et V. Le model¢ :

I.11. Conclusion :

Dans ce chapitre, nous avons présenté briecvement la distillation et les Colonnes a distiller.
Nous avons constaté qu’il y a deux types de distillation (Continue et Discontinue). Il a été
not¢ aussi que les colonnes de distillation peuvent étre classées selon leurs Structures en deux
types ; des colonnes a plateaux et des colonnes a garnissage. Nous avons cité Les problemes
rencontrés dans les colonnes durant la distillation et les conditions nécessaires pour un bon
fonctionnement. Finalement nous avons abordé I’importance de la distillation dans les
Industries chimiques et pétrolicres, et le besoin de leur commande.
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Chapitre II Modélisation de la colonne de Distillation

II.1. Introduction :

L’¢tude et la commande de la colonne de distillation nécessite une modélisation
mathématique qui permet de représenter les aspects importants du systéme en décrivant une
relation entre les Différents paramétres qui caractérisent son fonctionnement. Autrement dit,
la modélisation c’est la Conversion des constituants du processus en un flux d’informations
utiles représenté par les valeurs des variables qui sont inclus dans la conception comme la
température, la pression, le flux de Composition, le flux d’enthalpie...etc.

Pour commencer, on doit bien observer le fonctionnement de base du processus de
distillation et 1’objectif de commande, les degrés de liberté de contréle (entrées), et les
variables qui doivent Etre contrdlées (sorties). Donc la modélisation du systéme nécessite une
connaissance des relations Entre les entrées et les sorties de la colonne de distillation.

I1.2. Modélisation d’une colonne de distillation :
I1.2.1. Le processus de distillation

A I’étape d’analyse, le fonctionnement de base du processus de distillation et les objectifs de
I’opération ont établis les limites du systéme, les degrés de liberté de controle (entrées) et les
variables qui doivent étre controlées (sorties). C’est un bon point de départ pour la conception
d’un modele comportemental et d’un systéme de controle pour la premicre application, le
niveau de détail souhaité doit étre établi sur la base des objectifs formulés.

Le controle du processus de distillation nécessite des connaissances sur les relations entre
les entrées et les sorties de la colonne de distillation.

- La conception du degré de liberté

La modélisation mathématique, comme nous le verrons ci-dessus décrit en termes
mathématiques la relation entre les variables de la colonne de distillation.

Dans d’autres termes le flux des matériaux du processus réel se convertit en flux
d’information en abstractions mathématiques des mode¢les.

Ces flux d’informations sont les valeurs des variables, qui sont inclus dans la conception,
telles que des débits de compositions, température, pression et des flux d’enthalpie. A ce
niveau, il faut distinguer deux types de variables : [14]

*Variables intensives : Indépendamment de la quantité de matieére (par exemple, pression,
composition et la température).

* Variables extensives : Dépendent de la quantité¢ de matiere (par exemple, débit, taux de
transfert de chaleur et les paramétres des équipements tels que le nombre d’étages).

Le controle d’un processus ne peut étre atteint que si tous ses degrés de liberté sont
spécifiés, avant de commettre son controle effectif.

Dans un systéme mathématique, le nombre de degrés de liberté est spécifié par le nombre de
variables qui doivent étre attribuées pour obtenir une solution unique.

14



Chapitre II Modélisation de la Colonne de Distillation

I1.2.2. Les configurations de commande de la colonne de distillation :

Généralement, dans les colonnes de distillation, les variables a réguler sont les compositions
du Produit dans le rebouilleur et dans le condenseur. En général, une colonne de distillation
peut étre Régulée par un systeéme de controle 5x5, avec 5 entrées et 5 sorties. Un contrdleur
optimal doit Manipuler les 5 entrées pour garder toutes les sorties proches de leurs consignes.
Le probléme du Contrdle de colonne pourrait étre résolu par un contrdleur multi variable 5x5
prenant en compte Toutes les interactions possibles entre les variables.

En réalité, peu de colonnes sont controlées en utilisant un controleur 5x5 complet dont les

cinq Entrées (vecteur U) et les cinq sorties (vecteur Y) qui sont représentées dans la figure 1.1
[15]

rolaemi bom Mg " - - L

—y— l:;_—IIIIL:———:l HEIE xE

5]

Figure I1.1 : Représentation des entrées-sorties de la colonne de distillation binaire.

vV XB
R Vb
U=| B Y =] Mg
D Mp
Qc Py

Avec :

B : le débit de résidu.

V : le débit de vapeur.

D : le débit de distillat.

R : le débit du reflux.

Qc: la puissance de condensation.

15



Chapitre II Modélisation de la Colonne de Distillation

yp : la composition du composant 1éger dans le condenseur.
xp : la composition du composant léger dans le rebouilleur.
M), : la rétention du liquide dans le condenseur

M3 : la rétention du liquide dans le rebouilleur.

Py : la pression de la téte de la colonne de distillation.

La pression de téte Py peut-étre régulée par la puissance de condensation Q. avec un
régulateur Simple, en général a grand gain. Alors, nous la supposons constante, ce qui est
raisonnable car en Pratique la régulation de la pression ne pose aucun probléme particulier.

Nous avons aussi une certaine linéarité de premier ordre de la dynamique des rétentions Mp
et Mp qui sont en fonction des quatre degrés de liberté restants (B, V, D et R), donc elles
peuvent Etre régulées sans difficulté.

Un régulateur proportionnel-intégral (PI) qui agit sur R, D ou sur leur somme R+D et
(respectivement sur V, B ou leur somme V+B) maintient Md (respectivement Mb) autour de
leurs Consignes.

Donc le systéme qui reste a commander et de dimension 2x2 ; la régulation de xb et xd par
les Deux commandes restantes R et V [15].

I1.3. Modélisation dynamique de la colonne de distillation :

D’un point de vue rigoureux, il est préférable de présenter des équations détaillées,
contenant Le maximum de facteurs influant le systéme, afin de rapprocher le comportement
réel du procédé (colonne de distillation). Cependant, 1’établissement de toutes ces équations
présente L’inconvénient de la mise en ceuvre de variables difficile voire impossible a mesure

De ce fait, nous allons adapter une représentation permettant de mettre en jeu des variables
Faciles a mesurer en essayant de garder une représentation assez bonne du vrai systéme.

Pour ce faire, nous devons poser quelques hypotheses simplificatrices que nous allons
présenter. Dans ce qui suit. Il est a noter que le type de colonne considéré dans ce travail est
une colonne binaire, et le modele approprié est un modéle MC a entrées (R et V) et sorties (xp
et yp) car le but De notre commande est de garantir la pureté des produits finaux (distillat et
résidu).

I1.3.1. Hypothéses :
a) La pression est constante. [2] [16]
b) Le mélange a séparer est une solution idéale.

c¢) Les deux constituants (mélange binaire) ont des chaleurs latentes de vaporisation du méme
ordre.

Des deux hypothéses (a) et (b), il en déduit que le coefficient de volatilité relative o est
constant.
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d) La colonne est formée de Nt plateaux théoriques dont I’efficacité est de 100%.

Des trois hypothéses citées on tire la relation d’équilibre liquide-vapeur suivante :

ax;
Y 1N IL1
T+(@—Dx =0 (IL1)

Yi
Avec :

xi: la composition liquide du composant 1.
yi: la composition vapeur du composant i.
« : le coefficient de volatilité relative.

e) Alimentation unique de liquide saturé (qF = 1) introduite au plateau Ns.

f) Les rétentions vapeur sont nulles (faible pression), ce qui induit
V=Vl=--=Vnt V=Vl=--=Vnt=CteV

g) Les rétentions liquides des plateaux, du rebouilleur et du condenseur sont considérées de
compositions et de températures uniformes.

h) Le condenseur est total.
1) Les temps de retard di au transfert dans la conduite sont négligés.
Jj) Les rétentions molaires dans le rebouilleur et le condenseur sont constantes :
Mp=Mgq= Cte.
k) Les pertes de chaleur de la colonne sont négligées.

1) Nous considérons une relation qui relie le débit liquide aux rétentions liquide, appelée
relation de Francis

_ o2
L; = kM (1L.2)

owi

Ou le débit liquide dépend seulement de la rétention liquide au-dessus du plateau Hold-up
total = hold-up au-dessus du plateau + hold-up en-dessous du plateau, c’est-a-dire :

Mi= Mowi + Muwi (11.3)
Avec :

K : constante qui prend deux valeurs différentes (au-dessus et en-dessous du plateau de
L’alimentation).

Mowi : rétention liquide sous le plateau.
I1.3.2. Le modéle dynamique de la colonne :

L’indice 1 indique les plateaux numérotés de la base, le plateau au-dessus du rebouilleur est
le plateau (i =1), vers le sommet de la colonne (i = Nt) avec le condenseur total comme le
montre la figure I1.2
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Condenseur

_J‘.._ N | Mg

r Reflux

Liquide

descendant J' N-ll
Alimentation Ng? J Distillat D, x,
F, Zr —“-I-_— B Vapeur
1 ascendante
Plateau 1—» f ‘,'..

Rebouilleur | . - é%

Pal

Résidu B, X,

Figure I1.2 : Schéma descriptif de la colonne de distillation binaire.

Pour établir le modele de la colonne, il suffit d’utiliser les hypothéses précédentes en se
basant sur les deux principes suivants : [16]

» L équation de continuité totale (bilan de matiere total).

» L’équation de continuité sur le composant le plus volatil (bilan de mati¢re du composant
1éger).

A : Au niveau du rebouilleur :

¢ Equation de continuité totale :

LAl WY b

1l 1l

Rebowuillewr

1

BXb
L1=V+B (11.4)
* Equation de continuité sur le composant le plus volatil :
2D = Llxl — Bxb —Vyb (IL5)
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b. Au niveau du premier plateau :

* Equation de continuité totale :

dM1

- =l2-1L1 (1L.6)
L1X1 WYL
ﬁ
Plateau 1
1y T
L1 WO b

* Equation de continuité du composant le plus volatil :

dM1x1
dt

= 12x2 - L1x1 + (yb — y1) (IL7)

C. Au niveau des plateaux de rectification et d’épuisement :

Li+1Xi+1 MY

ﬁ
1y i

LiZi WHI-1

i=2.Ns-1 et Ns+1.Nt-1

¢ Equation de continuité totale :

dMi . .
T Li+1 - Li (IL.8)

* Equation de continuité sur le composant le plus volatil :

dMixi

= Li+1xi+1 — Lixi + (yi—1 — yi) (IL.9)
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d. Au niveau du plateau de I’alimentation :

* Equation de continuité totale :

dMNS _ Ns+1—LNs+F (IL.10)
LMs+1xi+1 WY NS
(250 — Plateau Ms
LMsX WY Ms-1

* Equation de continuité sur le composant

le plus volatil :

dMNs xNs

it = LNs+1xNs+1 — LNs xNs + (yNs—1 —y )+ Fxf (I1.11)

e. Au niveau du dernier plateau

o= RV i

1l 1T

Plateawu MNT

1L 1T

LT Il ol 1 Iy G
Equation de continuité totale :
dl\C/l[:Jt = R — LNt (IL12)

* Equation de continuité sur le composant le plus volatil :

dMNt XNt
dat

= Rxd — txNt + V(yNt — 1 — yNt) (IL13)

f. Au niveau du condenseur :
e Equation de continuité totale :
V=D+R (11.14)
e Equation de continuité sur le composant le plus volatil :

dMdxd
dx

=Vyd—(R+D)d (IL.15)

W T

iy

condaensataewur
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I1.4. Modéle linéarisé de la colonne de distillation

Le systéme réel de la colonne de distillation binaire continue présentée par Wood et Berry
(1973) est de nature non linéaire.

La linéarisation du systeme non linéaire de la colonne de distillation a été effectuée a des
points d'équilibre qui sont les points de fonctionnement du systéme autour desquels la
linéarisation n'est valide que dans la région désignée dans le tableau II.1.

Le modéle obtenu par linéarisation est de deux entrées et de deux sorties avec des
interactions fortes, des retards importants et des perturbations.

La matrice de transfert du processus de distillation linéarisée est donnée comme suite : [17]

12.8¢™5 -18.9e73% 3.8¢78  0.22¢78S
[YD(S) _|1e7s+1  21s+1 |[L(S) y|1a9s+1 228541 [F(S)
xg(s)] = |66e75  -194e73 V(s) 44735 -0.14e7%| | Zp(5)

10,9s+1  14.4s+1 13.2s+1  14.9s+1

Remarque : L=R
Les constantes de temps du systeme sont en minutes.

La seule perturbation prise en considération dans notre thése et qui peut perturber
respectivement les deux sorties du systéme Xy et Yp est le débit d’alimentation F. Par contre,
la composition d’alimentation Zs constante.

La signification des variables est donnée dans le tableau II.2, ainsi que les conditions

nominales de fonctionnement de ce processus.

Tableau I1.1. Description des entrées-sorties et les valeurs état d'équilibre associées.

Variables Description Valeurs d’état d’équilibres
Yo La composition de M;OH en téte de la colonne 96.25 mol % M.OH

X La composition de M;OH en fond de la colonne 0.50 mol % M.OH

L Débit de reflux 1.95 Ib/min

\Y Débit de vapeur (vapeur de rebouilleur) 1.71 Ib/min

F Débit de I’alimentation 2.45 Ib/min

7k La fraction molaire de la composition d’alimentation | 46.5 mol % M.OH

D Débit de distillat en téte de colonne 1.18 Ib/min

B Débit de résidu en bas de colonne 1.27 Ib/min

N Nombre de plateaux de la colonne W.B 8 plateaux

On a converti le gradient de température en °C a I’intérieur de la colonne W.B de celui de
[17] afin de bien comprendre le fonctionnement en régime permanant.
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Tableau I1.2. Les différents niveaux de températures a ’intérieur de la colonne de distillation.

Température [°C]

Reflux 66.5

Alimentation 75.556
Vapeur 111.67
Condensateur 108.61
Rebouilleur 98.667
Plateau 1 95.333
Plateau 2 90.222
Plateau 3 82.889
Plateau 4 78.278
Plateau 5 73.389
Plateau 6 69.333
Plateau 7 66.722
Plateau 8 64.722
Condenseur 62.167

Les deux fonctions de transferts que nous allons contréler sont G11 et G22.

Tels que :

KplijeOPlijs
[tlijS+1

[GyJi(s)="

Gp : La fonction de transfert du systéme perturbé.

Kp: Le gain statique de sous-systéme Gp.

T : La constante de temps en minutes.

Op : La constante de retard de sous-systéme G,,.

IL.5. Le découplage des systémes multivariables :

Le découplage des systemes multivariables Pour gérer les interactions indésirables dans une

boucle de régulation, on congoit un découplage des systémes de controle visant a éliminer
completement ces effets. Cela permet de passer d’une synthése multivariable & un ensemble
de synthéses monovariables réalisées séparément [RAS11]. Ce découplage est réalisé grace a

la spécification des réseaux de compensation, appelés découpleurs. Le diagramme ci-joint
illustre le schéma général d’un découpleur dans le systeéme de controle.

Consignes

Régulateur

Découpleur

Systéme

Sorties

multivariable

Figure I1.3 : Schéma général de découpleur du systéme de contréle.

Rétroaction
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I1.5.1.La configuration de découplage inversé

Le procédé multivariable peut étre contrdlé a I’aide de contrdleurs de boucles indépendants,
appelés contréleurs décentralisés. Le réseau de découplage constitue le second bloc de post-
compensation et offre une plus grande flexibilit¢ dans la mise en ceuvre et la mise en service
du systtme de commande sans interaction [WUTO09], [CHEO7]. En plus du réseau de
découplage, deux autres blocs représentent les controleurs de la chaine directe.

La matrice de transfert G¢(s)du controleur est diagonale et donnée comme suit :

Gr,l (S) 0

GO 0 6,0

(I1.16)
La conception d’une matrice de transfert D(s) tel que D(s) en série avec G(s) produit une
matrice de transfert T(s) diagonale.
G(s). D(s)=T(s) (IL17)
Pour un procédé de deux entrées et de deux sorties

Le systeme découplé sera :

_[Giz O
T= 0 621] (IL.18)
La relation entre la sortie Y; et la commande U; sera :
Y1 =G, Uy
{Yz — 2y (IL.19)

I1.6. Application de découpleur inversé sur la colonne de distillation

Etant donné les avantages apportés en utilisant le découpleur inversé avec la
configuration présentée dans la figure 1.4, dont la réduction de couplage dans les systemes
multivariables, le calcul des deux termes de découpleur D, et D;; pour le systéme
multivariable de la colonne de distillation, on trouve : [MEK13]

ettt 1
U1 v

¥l Gra [# Gi1 ¥y
i Diz(s) |+

GZI

| Dzz(s) [T
Vr2 Gr2 "_@ G2z ¥a
#|
u2 Découpleur inversé U;
fe e o o o o e e e -

Figure I1.4: Le découplage inversé du systéme de la colonne de distillation
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18.9(16.7s+1)e~2

D (S) = we912—911 —
12 K11(T125+1) 12.8(21s+1)

4 (I1.20)
D (S) — K21(T22s+1) 6021_022 — 6.6(14.4s+1)e
21 Ko2(T215+1) 19.4(10.9s+1)
Le systeme découplé sera T=diag (G4, G,»):
{Yl:G“ vt (I1.21)
Y2-6,,02

I1.7. Conclusion

Dans ce chapitre, nous avons mis en place le modele dynamique de la colonne de distillation
auquel nous nous sommes intéressées dans notre étude, en se basant sur des hypotheses bien
définies et divers modéles présentés par des auteurs et des spécialistes. Ensuite, nous somme
passées a la représentation d’état qui sera utile pour la conception de la commande par la
suite.
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Chapitre III Régulateur PID

II1.1. Introduction

Le régulateur standard le plus utilisé dans I’industrie est le régulateur PID (Proportionnel, Intégral
et Dérive), car il permet de régler a I’aide de ses trois parametres les performances (amortissement,
temps de réponse, ...) d’une régulation d’un processus.

La réalisation d’une boucle d’asservissement par PID est un probléme trés important, car il
influence :

- Qualité de la régulation sur un site industriel.
- Temps de mise en ceuvre de la commande, et comporte deux aspects essentiels :

1- Réglage du régulateur PID, pour lequel la connaissance d’un modéle dynamique du
procédé d’une part et les performances désirées d’autre part déterminent le choix de la
méthode de synthese.

2- Implantation du régulateur dans une version analogique ou numérique et dans une
configuration série, parallele ou mixte. De plus en plus, les régulateurs PID
commercialisés offrent la possibilité d’autoréglage, qui réalise le calcul automatique des
parametres, a la demande de 1’utilisateur.

I11.2. Méthode de réglage de PID

Un moyen du choix des coefficients du régulateur, il est possible d’obtenir un comportement désiré
en boucle fermée, caractérisant les performances du systéme de régulation. Les criteres a satisfaire
sont les suivants :

» La mesure doit étre égale a la consigne.

* Les effets des perturbations doivent étre minimises.
* Lasollicitation des actionneurs doit étre raisonnable.
* Le systeme ne doit pas pomper.

* Les changements de consigne doivent s’effectuer en douceur tout en étant rapides.
I11.2.1 Méthodes basées sur un modéle de réponse a I’échelon [18]

I11.2.1.1 Procédée autorégulant
Cette méthode il consiste une identification en boucle ouverte d’un procédé Autorégulant H(p)
et d’un réglage des parametres PID adapté au modele.

Ges P (IL1)

HP) =T op
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Tableau III.1: Réglage du régulateur PID selon Broida autorégulant

P Pl Pl PID PID PID
Série Paralléele Série Paralléle Mixte

G, 0.786 0.78 6 0.78 0 0.8360 0.83 (9_+0,4) 0.83 (_9 +0,4)

Gy r Gy r Gy r Gy 1 Gs ¢ Gs ¢
T; sans 0 rGg 0 rGg 0 +0,4t

0.78 0.75
Tq 0 0 0 0,421 0.350 0t
G, T+ 2.50

I11.2.1.2 Procédé intégrateur :

La méthode il consiste en une identification en boucle ouverte d’un procédé¢ intégrateur et d’un réglage

PID adapté au modéle.
K.e™® 1.2
H(P) = —— (-2
p
Tableau II1.2 : Réglage du régulateur PID selon Broida intégrateur
P PI PI PID PID PID
Série Parallele Série Parallele Mixte
G, 0.8 0.8 0.8 0.8 0.8 0.8
kt kt kt kt ket kt
T; sans Sr ke’ 4.8r kt° 5.2r
0.15 0.15
Tq 0 0 0 0.4r 0.35 0.4r
kt

I11.2.1.3 Méthode du modéle de référence [18]

a) Réglage d’un procédé du premier ordre

Cette méthode est applicable a des procédés divers et a différents modéles. Le procédé retenu et le

modele de référence choisi sont ici du premier ordre.

On connait la fonction de transfert H(p) du procédé en boucle ouverte et on impose un
modale de référence de fonction de transfert F(p) pour la boucle fermée.
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La fonction de transfert C(p) du correcteur est alors déduite de 1’égalité¢ des deux équations représentées
par les deux schémas fonctionnels suivants (figure IIL.1).

W(p) X(p)

W(p) (p) Y(p) X(p)
o — | F(p) —

Figure IIL.1 : Principe du modéle de référence

La fonction de transfert du correcteur sera :

__ F® (IIL3)
CP) = 56 n-ro]

a) Obtention des constantes de la fonction de transfert du procédé
Si la courbe obtenue est celle de la (figure I11.2), analyser la courbe :
* Tracer 63% AX, et mesurer la constante de temps.
» Calculer le gain statique s

e La fonction de transfert du procédé est du premier ordre :

Hp) = X = G (I1.4)

Ty 1+6p

|-
=
=

Réponse

Analyse de la
obtenue \

courbe L | 63%AX
o o e — Y(9)
A
4

v

v

Figure II1.2 : Analyse de la courbe
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b) Modéle de référence imposé

La (figure II1.3) montre la réponse a un changement de consigne en boucle fermée que 1’on veut
obtenir. On fixe la valeur du temps de réponse a 95 % que 1’on souhaite obtenir en boucle fermée.
A partir du temps de réponse que 1’on s’est fixé, on détermine la constante de temps désirée :

04 =(temps de réponse a 95 %)/3.

Le modé¢le de référence imposé pour F(p) (boucle fermée) :
Le choix de ce modele de référence est pertinent puisqu’il est toujours stable et conduit a un écart
statique nul.

!

1

Temp de réponse 295% |
1

Figure I11.3 : Réponse attendue en BF
¢) Réglage du régulateur

En imposant un modele du premier ordre en boucle fermée :

1
FO)»=7 (IIL.5)

La fonction de transfert du correcteur devient :

1 (I1L6)
Clp )_HdP H(p)

_ 1+46p
CO=zpp (11L.7)

La fonction C(p) correspond a un régulateur PI dont les valeurs des coefficients dépendront de la
structure du régulateur réel disponible.

La stabilité étant absolue, le réglage idéal du régulateur PI conduit & une réponse apériodique aussi
rapide.
Le tableau II1.3 permet de choisir les paramétres de régulateur selon la structure utilisée.
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Tableau III 3 : Parametres du régulateur

G, T;

PI paralléle 16 GO4
Gs ed
PI série 16 0
G, 04
P 10

Gs ed

Lorsque la réponse en boucle fermée n’est pas apériodique, c’est que la fonction H(p) n’est
pas tout a fait un premier ordre. Dans ce cas, la valeur de 71 doit étre augmentée jusqu’a obtenir
une réponse apériodique.

I11.3 Régulation

I11.3.1 Définition de la régulation
La régulation regroupe l’ensemble des techniques et moyens matériels utilisés visant a

contrdler une grandeur physique soumise a des perturbations et de la maintenir égale a une
valeur désirée, appelée consigne. Cette grandeur physique est appelée « grandeur réglée ».
Exemple de grandeur physique :

Température, niveau, débit, pression, pH, concentration d’oxygene... etc.

111.3.2 Points saillants

e QGrandeur réglée : c’est la grandeur physique que 1’on désire controler. Elle donne son nom
a la régulation.

Exemple : une régulation de niveau.

* Consigne : c’est la valeur que doit prendre la grandeur réglée.

e QGrandeurs perturbatrices : ce sont des grandeurs physiques qui influencent sur la
grandeur réglée. Elles ne sont généralement pas de méme nature que la grandeur réglée.

« Ecart de réglage : c¢’est I’écart entre la consigne et la grandeur réglée.

I11.3.3 Objectifs de la régulation
Pour qu’une régulation soit correcte, il faut :
* Qu’elle ne mette pas en péril la stabilité de processus, une instabilité se caractérise par des
oscillations excessives.
e Qu’elle assure une bonne précision, I’écart consigne-mesure doit étre le plus faible
possible.

Qu’elle corrige rapidement I’influence des perturbations, le temps de réponse caractérise

I’aptitude de la boucle de régulation a suivre les variations de I’écart consigne- mesure.
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I11.3.4 Principe de la régulation

Toute chaine de régulation (ou d’asservissement) comprend trois maillons indispensables :
I’organe de mesure, 1’organe de régulation et I’organe de réglage. Il faut donc commencer par
mesurer les principales grandeurs servant a contrdler le processus. L’organe de régulation récupére
ces mesures et les compare aux valeurs souhaitées, plus communément appelées valeurs de
consigne. En cas de non-concordance des valeurs de mesure et des valeurs de consigne, 1’organe de
régulation envoie un signal de commande a 1’organe de controle (vanne, moteur, etc.), afin que
celui-ci agisse sur le processus. Les parametres qui régissent le processus sont ainsi stabilisés en
permanence a des niveaux souhaités.

Valeur de consigne

)

g Organe

R de régulation
Systéme g
réglant
A\ 4
<_
£ 2 | Apport
v 5 m o © | Appor
[ =T c 5 ;
g o o c | éventuel
ED E i H go 8 Ad’dnarcin
©u Circulation de o 5
. . e
I'information
Systéme réglé Processus <
Perturbation

Figure I11.4 Schéma de principe d’une régulation

I11.3.5 Principale formes de régulation
a) Régulation en boucle ouverte

On parle de régulation en boucle ouverte quand c’est I’opérateur qui controlé I’organe de réglage.
L’organe de controle ne réagit pas a travers le processus sur la grandeur mesurée celle-ci n’est pas
controlée, ne peut étre mise en ceuvre que si I’on connait la loi régissant le fonctionnement du
processus.

La régulation en boucle ouverte permet d’anticiper les phénomenes et d’obtenir des temps de
réponse trés courts. De plus, il n’y a pas d’oscillation a craindre (car il s’agit d’un systéme
dynamiquement stable).

Au niveau des inconvénients, la régulation en boucle ouverte impose de connaitre la loi régissant
le fonctionnement du processus, et il est tres fréquent que 1’on ne connaisse pas la loi en question.
Enfin, la régulation en boucle ouverte ne compense pas les facteurs perturbateurs.
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Perturbation
Commande p(t) Mesure

Y(® X(®)

Wit

consigne

Figure I1LS : Régulation en boucle ouverte
b) Régulation TOUT ou RIEN (TOR)

Comme son nom indique, la régulation TOR se caractérise par son action sur I’organe de réglage qui ne
peut étre que fonctionner a 100% ou arréter a 0%. L’action du régulateur peut se présente comme un contact
ouvert ou fermé, aussi un signal de min ou bien max pour commander une électrovanne.

Vanne totalement ouverte ,
Vanne totalement fermée

Niveau (Volt A A )

10 T

I COmmande

Mesure
[=Intervalle

Max s

Min 4

Tgmp (Secg

Figure II1.6 : Régulation TO
c¢)Régulation en boucle fermée

Dans une régulation en boucle fermée, une bonne partie des facteurs perturbateurs sont
automatiquement compensés par la contre-réaction a travers le procédé. Autres avantages, il n'est
pas nécessaire de connaitre avec précision les lois, le comportement des différents composants de la
boucle, et notamment du processus, bien que la connaissance des allures statistiques et dynamiques
des divers phénoménes rencontrés soit utile pour le choix des composants. Parmi les inconvénients
d’une régulation en boucle fermée, il faut citer le fait que la précision et la fidélit¢ de la régulation
dépend de la fidélité et de la précision sur les valeurs mesurées et sur la consigne. Autre
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inconvénient, sans doute plus important, le comportement dynamique de la boucle dépend des
caractéristiques des différents composants de la boucle, et notamment du processus, en fait un
mauvais choix de certains composants peut amener la boucle a entrer en oscillation.

P1{t) P2(t)

Wit} £(t) o ¥(t) 6 o) X(t)
P P

V(t)

Figure I11.7 : Configuration du systéme en boucle fermée
Avec
W(t) : Signal de référence ou consigne.

e(t) : Erreur= W(t)— X (t).

Y (t) : Commande (sortie du régulateur).
Py (t), p2 (t) : Perturbation a ’entrée et a la sortie du procédé respectivement.

V (t) : Bruit a la sortie du procédé¢ (par exemple bruit de mesure).
X (1) : Sortie mesurée du procédé (variable a commander).

C(p) : Fonction de transfert du régulateur.
G(p) : Fonction de transfert du procéde.

I11.4 Régulateur PID

Le régulateur standard le plus utilisé dans 1’industrie est le régulateur PID (Proportionnel,
Intégral et Dérivé), car il permet de régler a I’aide de ses trois parametres les performances
(amortissement, temps de réponse, ...) d’une régulation d’un processus [19].

La réalisation d’une boucle d’asservissement par PID est un probléme trés important, car il
influence :

- Qualité de la régulation sur un site industriel.

- Temps de mise en ceuvre de la commande, et comporte deux aspects essentiels :

1-Réglage du régulateur PID, pour lequel la connaissance d’un modele dynamique du procédé
d’une part et les performances désirées d’autre part déterminent le choix de la méthode de
synthése.

2-Implantation du régulateur dans une version analogique ou numérique et dans une
configuration série, paralléle ou mixte. De plus en plus, les régulateurs PID commercialisés
offrent la possibilit¢ d’autoréglage, qui réalise le calcul automatique des parameétres, a la
demande de I’utilisateur.
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II1.5 Actions PID

En pratique, a une catégorie donnée de systémes a asservir correspond un type de correcteur
adopté. Pour effectuer un choix judicieux, il faut connaitre les effets des différentes actions :
proportionnelle, intégrale et dérivée.[20]

Un régulateur PID est obtenu par 1’association de ces trois actions et il remplit
essentiellement les trois fonctions suivantes :

1. Il fournit un signal de commande en tenant compte de 1’évolution du signal de sortie par
rapport a la consigne.

2. Il élimine I’erreur statique grace au terme intégrateur.

3. Il anticipe les variations de la sortie grace au terme dérivateur.

La commande Y(t) donnée par le régulateur PID, dans sa forme classique est décrite par :

Y(O=kple(t) + = f, e(0)d(t) + td =2 (IIL8)
Elle est la somme de trois termes :
* Le terme proportionnel P=k,e(t) (111.9)
- Le terme intégrale I=kpi_ ) ‘ e(t)dt (II1.10)
Ti “0
de(t) (IIL11)

» Le terme dérivatif D=k, T ot

Les parametres du régulateur PID sont le gain proportionnel K,, le temps intégral Ti
le temps dérivatif Ty, les temps étant exprimés en secondes.
I11.6 Aspect fonctionnel et structurel du régulateur PID
Avec trois parametres P, L et Don a :
I11.6.1 Action proportionnelle
La sortie Y(t) du régulateur proportionnel est donnée en fonction de son entrée

s(t) qui représente 1’écart entre la consigne et la mesure par la relation [20] :
Y(t) = K, (t) (I11.12)

Le rdle de I’action proportionnelle est de minimiser 1’écart s(t) entre la consigne et la mesure
et elle réduit le temps de mont¢ et le temps de réponse.

¢ Quand BP augmente

* La stabilité augmente

e Larapidité diminue

e La précision diminue

Figure II1.8 : Influence de I’action proportionnelle
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I11.6.2 Action intégrale

L’action intégrale agit proportionnellement a la surface de I’écart entre la consigne et la mesure et elle
poursuit son action tant que cet écart n’est pas nul.

On dit que I’action intégrale donne la précision statique (Elle annule I’erreur statique).

L’action intégrale est conditionnée par le temps d’intégrale Ti

Y(t)=% [y e(t)dt (IL.13)

e Quand Ti augmente

il e Ticorrect
» La stabilité augmente

» Larapidité diminue «—

e La précision reste correcte _ >

Figure II1.9: Influence de I’action intégral
I11.6.3 Action dérivée
C’est une action qui tient compte de la vitesse de variation de 1’écart entre la consigne et la
mesure, elle joue aussi un role stabilisateur, contrairement a 1’action intégrale.

En effet, elle délivre une sortie variant proportionnellement a la vitesse de variation de I’écart

Y(t)=t, f, e(t)dt (I1.14)

T4 est la constante de temps dérivée exprimée en minutes ou en secondes.

Tq grand
4
¢ Quand Ty augmente
» La stabilité augmente ——— T4 correct
» La rapidité augmente <« T4

;e . -
e La précision ne bouge pas.

Figure II1.10 : Influence de 1’action dérivée
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111.7 Différentes structures de PID
111.7.1 Structure Paralléle

W(P) e(p) Y(p)

N

Figure III.11 : Structure paralléle du régulateur PID

Equation temporelle :

Y(O=Gee(t) + = [ e(t)dt + Ty =2 + Y,
.15
Fonction de transfere :
_Y® _ 1
G~y =G+ +Ta 11116
II1.7.2 Structure Série
W(p) e Y(
p)
(p) Gr 1/Tip > Tap
X(p)
Figure I11.12 : Structure série
(111.17)
Y(t)=a Gee (t)+ 22 [ £ (DG, Ty 24y,
Avec
(IIL.18)
Ti+Td
X= —
Ti

a : est le coefficient théorique d’interaction entre action intégrale et action dérivée.

Fonction de transfert :
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Chapitre III
Y(») 1
Y@ g 11.19
CpIE=G; (145)(1+T4 P) (Im.19)
II1.7.3 Structure mixte
W(P) £ Y(p)
"
X(p) T Tap
Figure II1.13 : Structure mixte
Equation temporelle :
B Gr t de(t) I11.20
Y(t)=Ge (07 J, € ©dt+G, Ty Yo ( )
Fonction de transfére (I1.21)

Y(p) 1
C(P):% =61+ > + tap

Note : C’est la structure la plus utilisée actuellement par les constructeurs.

I11.8. La méthode d’oscillation (Ziegler-Nichols) :

En 1942, Ziegler et Nichols ont expliqué des procédures mathématiques simples pour le Réglage
PID. Ces procédures sont maintenant reconnues comme ¢étant la norme dans la Pratique des systémes

de commande [22].
Pour cette méthode, on se sert de la stabilité critique. Soit le systeme de la Figure I11.14

C(s)

Figure I11.14: Systeme sous étude : Ziegler-Nichols

On ajuste le gain K a une valeur faible. On augmente ensuite le gain K jusqu’a ce que le systéme soit
marginalement stable (limite de stabilité¢). On note le gain critique, Ku On doit aussi mesurer la période des

oscillations (Tu), comme a la Figure III.15
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Amplitude

7 N ~
\ A\ ]
\—/

\ o}/ T,

Temps (s)

Figure II1.15 : Réponse d’un systéme : Ziegler-Nichols.

Par aprés, on utilise les valeurs du tableau II1.4 pour calculer les paramétres des contrdles

Tableau II1.4 : Paramétres de réglage de la méthode en boucle fermée Ziegler-Nichols. [23]

K, Ti(sec) Tq(sec)
P 0.5K., o 0
Pl 045K, Tu/1.2 0
PID 0.6K,, Tule T,/8

Apres avoir utilisé logiciel Matlab .m et Simulink nous avons obtenu les résultats suivants :

Syntheése des correcteurs :

Apres le choix de la configuration, nous allons calculer les paramétres des correcteurs PID avec la
méthode Ziegler et Nichols.

La configuration choisie donne les deux éléments de la matrice fonction de transfert 8 commande

128
17 16,7s + 1

_ -194
22 7 1445 + 1

D’apres la méthode Ziegler et Nichols et les deux Algorithme d’optimisation, on a déterminé les

paramétres de la régulateur PID pour chaque boucle individuelle et cela pour les deux sous systéme Gy et G, et
nous avons comparé les valeurs des trois méthodes aprés simulation
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0.8

0.6

0.4

0.2

. Pour G4; on aura :

Régulateur PID

dalal
Y2 IN

Figure III .16 : Réponse d’un systéme : Ziegler et Nichols Z-N. Y

Tableau IILS : Les caractéristiques Y avec Z-N

d(%) T, a2 s% | Tm IAE ITAE |ISE ITSE
(min) (min)
yp Z-N | 68 7.78 0.26 2.581 |6.19 1.635 | 2.027
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Stop

Régulateur PID

Pour G22 on aura :

- datal | =
Y2 ZN

0.8 —

0 10 20 30 40 50 60 70 80 90 100

Pause

Figure II1.17. Réponse d’un systéme Ziegler et Nichols Z-N.xpg

Tableau IIL.6: Les caractéristiques Xgavec Z-N

d T a5 T IAE ITAE ISE ITSE
%) | (min) | (min)
XgZ-N 61 18.19 1.246 6.498 36.05 4.334 13.22

II1.9 Conclusion

Dans ce chapitre nous avons présenté la définition de la régulation, son principe et son objectif
qui consiste a maintenir a des niveaux prédéterminés les parametres qui régissent le
fonctionnement du processus, quelles que soient les perturbations qui peuvent subvenir, nous
avons entamé 1’étude de régulateur PID dont nous avons expliqué les effets des actions P, I et D et
les différentes structures de ce régulateur, a savoir, la structure parallele, la structure série et la
structure mixte et on termine par les méthodes.
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Chapitre IV Application des methodes d’optimisation

IV.1.Introduction :

Dans ce chapitre nous étudierons I’application de deux méthodes d’optimisation (I’algorithme
d’ACO et I’algorithme génétique) sur le régulateur PID, et nous réaliserons des simulations a 1’aide
du logiciel Matlab et comparerons les résultats obtenus.

IV.2.Lalgorithme d’ACO
IV.2.1.Historique :

Dans les sections qui viendront plus tard, nous présenterons la méta-heuristique ACO, pour le
« Ant Colony Optimisation ». Toutes ces idées abstraites sont inspirées des travaux de De Neubourg
sur les fourmis. Cette méta-heuristique est relativement récente. Elle a été introduite en 1991 par
Colonie, Dorigo et Maniezzo pour résoudre le probléme du Voyageur de commerce. Elle s’est
popularisée, puis a été 1’objet d’améliorations dés 1995 et a été appliquée avec succes a d’autres
problémes d’optimisation combinatoire dés 1994.

Nous allons tout d’abord exposer les différences et les points communs entre les fourmis virtuelles
et les fourmis réelles [3], avant d’exposer en termes plus abstraits le méta heuristique proprement
dite. Ceci expliquera comment les fourmis virtuelles peuvent étre exploitées pour résoudre un
probléme d’optimisation combinatoire.

IV.2.2.Principe d’un algorithme de colonies de fourmis :

Un algorithme de colonies de fourmis est un algorithme itératif a population ou tous les individus
partagent un savoir commun qui leur permet de guider leurs futurs choix et d’indiquer aux autres
individus des directions a suivre ou au contraire a éviter. [24]

Fortement inspiré du déplacement des groupes de fourmis, cette méthode a pour but de construire
les meilleures solutions a partir des €léments qui ont été explorés par d’autres individus. Chaque
fois qu’un individu découvre une solution au probléme, bonne ou mauvaise, il enrichit la
connaissance collective de la colonie. Ainsi, chaque fois qu’un nouvel individu aura a faire des
choix, il pourra s’appuyer sur la connaissance collective pour pondérer ses choix.

Pour reprendre la dénomination naturelle, les individus sont des fourmis qui vont se déplacer a la
recherche de solutions et qui vont sécréter des phéromones pour indiquer a leurs congéneres si un
chemin est intéressant ou non. Si un chemin se retrouve fortement phéromone, cela signifiera que
beaucoup de fourmis 1’ont jugé comme faisant artie d’une solution intéressante et que les fourmis
suivantes devront la considérer avec intérét.

Un risque apparait lorsqu’un chemin non optimal est marqué. En effet, les fourmis qui s’en
trouveront a proximité seront tentées d’y passer augmentant encore le niveau de phéromone de ce
chemin. Pour diminuer le risque d’enfoncer la colonie dans un minimum local du probléme, on
pourra prendre soin de diminuer automatiquement le niveau de phéromone de tout le systéme, pour
rehausser 1’intérét des autres chemins qui pourraient faire partie de la solution optimale. Ce
parametre, correspondant au taux d’évaporation des phéromones, est I’'un des parametres principaux
de I’algorithme.

De la méme maniére, aucun chemin ne devra étre inondé de phéromones et aucun chemin ne devra
étre totalement invisible, on pourra donc aussi controler le niveau de phéromone de chaque chemin

pour le maintenir entre des bornes minimum et maximum. Un chemin inondé de phéromones
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masquerait tous les autres a proximité et un chemin pas du tout phéromone ne serait jamais choisi
par une fourmi, en conséquence nous devons conserver ces chemins avec des valeurs raisonnables. Ces
bornes min et max sont aussi des parametres de I’algorithme.

IV.2.3. L’ Algorithme :

Le probléme de 1’algorithme d’ACO pour résoudre un probléme de minimisation peut étre récapitulé
selon le graphe a multicouches montré dans la (Figure VI.2) comme suit [24] :

Etape 1:

Supposer un nombre approprie de fourmis dans la colonie (N). Supposer un ensemble de valeurs
discrétes permises pour chacun des n variable de ’espace. On note les valeurs discrétes permises des
variables de ’espace xi (i=1, 2, 3,...n) comme xil, xi2,....xip. Supposer initialement les quantités de
phéromone 1 1 =ijt pour tous les arcs (i,j). Mettez le nombre d’itération 1=1.

Nid
l F

s l] . cou:hu.
[ Couche .l, o \

¥ cot.cho' ’ ‘
] Couche * '¢' 0] = 14 |
6 | Coucher 'lr f; coucher ¢ ‘4\’ i
i 1
Ei-l Couche o S :‘.” eonchaia 12 O qrn
& . ¥ i \ §
';1 Couchee p _ . i
: m + i couche )« e y é

Couche » ": ' \

Couches @ 1o couche 14 %s:

Couche * Jor couche 1 ,,@i .

l?O‘.h'hc i * i conchais 10D T j

K *A‘ couche .f -§
L Jeowchain g Wl F e '
cowhe o 2T A O M OOQO-L
\J nourmiture

Figure IV.1. Graphes multicouches du déplacement des fourmis.

Etape 2 :
(a). Calculer la probabilité (pij) pour choisir I’arc (ou la valeur discréete) xij comme : [21]

ey
P'J:—Z il i=12...... ,n;j=1,2...... , D (IV.1)
m=1 ml

(b). Le chemin spécifique (ou des valeurs discrétes) choisi par la kK*™ fourmi peut étre déterminé en
utilisant des nombres aléatoires générés dans l'intervalle [0,1]. Pour cela, nous trouvons l'intervalle de
probabilité cumulatives associées aux différents chemins est basé sur les probabilités données par
I'équation (VI.1) Le chemin spécifique choisi par la fourmi k sera déterminé en utilisant le processus de
s¢lection dans 1'étape 3. (a).
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Etape 3:

(a). Générer N nombres aléatoires 1, r2,....,/N dans I’intervalle [0,1], pour chaque fourmi
Déterminez la valeur discréte ou le chemin supposer par la fourmi K pour la variable i Comme celui

pour lequel la probabilité cumulative s’étend (trouvé dans I’étape 2.(b)) inclut La valeur r;

b). Répéter I’étape 3. (a) pour toutes les variables de I’espace i=1,2,...,n

(c). Evaluer les valeur de fourmis objectives correspondant aux chemins complets (les Valeur de
I’espace X ou les valeur de xij choisi pour toutes les variable de 1’espace
I=1,2,..., n par la fourmis k, k=1,2,...,k);

fk= f(Xk);k=12,...,N (1v.2)
Déterminez le meilleur et le mauvais chemin parmi les N chemins choisis par différent Fourmis :

fhes fi
best = min(fy) (IV3)

fworst: maX(fk)
Etape 4 :

Tester la convergence du processus. Le processus est supposé avoir convergé si toutes les N fourmis

prennent le méme meilleur chemin. Si la convergence n'est pas réalisées, supposez que les fourmis

rentrent a la maison et recommence de nouveau dans la recherche de nourriture. Poser le nombre
i

T.. old

ij= +Yk A‘L’ (IV.4)

d’itération 1 =l+1 et mettre a jour les phéromones sur différent arcs comme :

Ou 7 dénote la quantité de phéromone de l'itération précédente laissée apres 1’évaporation, qui est prise

comme :

At est la phéromone déposée par la meilleure fourmi k sur son chemin et s’étend sur toutes les

meilleures

old =(1-p) T(t 1) (IV.5)

Fourmis k (si les fourmis prennent le méme meilleur chemin). Notez que le meilleur chemin implique
seulement

un arc (i,)) pour la variable de I’espace i. Le taux d’évaporation de phéromone p est supposé pour étre
dans I’intervalle [0.5 a 0.8] et la phéromone déposée Al calculée en utilisant I’équation suivant :
Avec les nouvelles valeurs de [ allez a I’étape 2. Les étapes 2, 3 et 4 sont répétées jusqu’a que le
processus converge, c¢’est-a-dire jusqu’ a ce que toutes les fourmis choisissent le méme meilleur
chemin. Dans quelques cas, le processus itératif est arrété aprés I’achévement d’un nombre maximal
d’itération prédéterminés.

Efbest
Ar{‘j = {fworst Si (i, )€ lameilleur globale (IV.6)
0
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IV.3. Algorithme génétique (AG)
IV.3.1. Définition :

L’algorithme génétique (AG) est un algorithme de recherche basé sur les mécanismes de La sélection
naturelle et de la génétique. Il combine une stratégie de « survie des plus forts » Avec un échange
d’information aléatoire mais structuré. Pour un probléme pour le quel une Solution est inconnue, un
ensemble de solutions est créé aléatoirement. On appelle cet Ensemble la population. Les
caractéristiques (ou variables a déterminer) sont alors utilisées Dans des séquences de génes qui seront
combinées avec d’autre génes pour former des Chromosomes et apres des individus. Chaque solution
est associée a un individu, et cet Individu est évalué et classifié selon sa ressemblance avec la
meilleure, mais encore inconnue, Solution au probléme.

IV.3.2. Principaux points qui différencient les AG des autres approches d’optimisation :

e Les AG utilisent un codage des paramétres et non les parameétres eux mémes.
e Les AG travaillent sur une population de points et non sur un point particulier.
e Les AG ne posent aucune condition sur la nature des fonctions a optimiser.

e Les AG utilisent des reégles de transition probabilistes, et non déterministes.

IV.3.3. Présentation des algorithmes génétiques (AG) :

Un algorithme génétique est défini par :

* Individu/chromosome/séquence : une solution potentille du probléme.

* Population : un ensemble de chromosome ou de points de 1’espace de recherche.
* Environnement : I’espace de recherche.

* Fonction de fitness : la fonction- positive-que nous cherchons a maximiser.

IV.3.4. Principe d’algorithme génétique :

Evaluation des individus

Reproduction (Croisement et Mutation)
{Mouvelle Génération courante)

Critére d'arrét

Figure IV.2: Organigramme des algorithmes génétiques
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IV.3.5. Fonctionnement d’un algorithme génétique :
IV.3.5.1. Codage des données :

La premicre étape est de définir et de coder convenablement le probléme. Le codage de
Chaque individu en séquence est essentiel dans 1’¢laboration d’un algorithme génétique dont
Dépend notamment I’implémentation des opérateurs de transformation. Le codage doit donc
Etre adapté au probléme traité.

Plusieurs types de codages sont utilisés dans la littérature, les premiers résultats Théoriques
sur les algorithmes génétiques ont opté pour un codage par une séquence binaire. L’efficacité
de I’algorithme génétique dépend donc du choix convenable du type de codage.

IV.3.5.2 Population initiale :

L’AG démarre avec une population composée de N individus dans le codage retenu. Le
Choix des individus conditionne fortement la rapidité de 1’algorithme. Si la position de
L’optimum dans I’espace de recherche est totalement inconnue, il est intéressent que la
Population soit répartie sur tout I’espace de recherche.

1V.3.5.3 Evaluation :

C’est la partie la plus complexe, avant de sélectionner les individus, il est nécessaire
d’évaluer leur adaptation au probléme considéré.

Pour cela, on définit pour chaque probléme une fonction d’adaptation, qui mesure le niveau
d’adaptation de chaque individu au probléme d’optimisation. Cette fonction est appelée
Plusieurs fois, avant la sélection pour évaluer les individus de la population-parent, et apres la
Mutation, pour évaluer la population enfant et mesurer son adaptation au probléme, et ce, a
Chaque itération.

C’est cette évaluation qui donne la probabilité de sélection d’un individu (i), telle que :

N SGD V17
P(i) D Vie|[ln] (VL7)

1V.3.5.4 Opérateurs des algorithmes génétiques :

Les opérateurs jouent un rdle prépondérant dans la possible réussite d’'un AG. Nous en
Dénombrons trois principaux : 1’opérateur de sélection, de croisement et de mutation. Si le
Principe de chacun de ces opérateurs est facilement compréhensible, il est toutefois difficile
D’expliquer I’'importance isolée de chacun de ces opérateurs dans la réussite de I’AG. Cela
Tient pour partie au fait que chacun de ces opérateurs agit selon divers critéres qui lui sont
Propres.

a) Opérateur de sélection :

La sélection a pour objectif d’identifier les individus qui doivent se reproduire. Cet Opérateur
ne crée pas de nouveaux individus mais identifie les individus sur la base de leur Fonction
d’adaptation, la sélection doit favoriser les meilleurs éléments selon le critére a Optimiser
(minimiser ou maximiser).
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b) Opérateur de croisement :

L’opérateur de croisement est un opérateur génétique qui permet a deux Chromosomes
parents de donner deux chromosomes enfants. Cet opérateur se produit selon Une
probabilit¢ Pc fixée par I’utilisateur selon le probléme a optimiser. L’opérateur de
Croisement permet de créer de nouvelles séquences de geénes pour les chromosomes
enfants a Partir d’une base de configuration des séquences héritées des chromosomes
parents.

¢)Opérateur de mutation :

La mutation est un changement aléatoire selon une certaine régle probabiliste qui doit se
faire sur les génotypes, avec une faible probabilit¢ Pm (fixée par I’utilisateur) de la valeur
d’un ou plusieurs alleles d’un chromosome. En générale, la mutation ne permet pas
I’obtention, de meilleures solutions, mais elle permet de garder une diversit¢ dans
I’évolution des individus et d’éviter les optimums locaux, et se protége contre une perte
dans les caractéristiques des individus.

IV.4. Application de I’algorithme ACO a I’optimisation du régulateur PID :

La conception de ce régulateur exige que les trois principaux parametres, le gain
Proportionnel (Kp), la constante de temps intégrale (Ki) et la constante de temps dérivé
(Kd). Sont réglés par la méthode d’erreur basée sur I’expérience et le comportement des
plantes. On propose le régulateur PID-ACO, dont I’algorithme d’ACO est utilisé pour
optimiser les gains (KP, KI et KD) chaque parameétre de Kp, Ki et Kd est codée par
‘n’noeuds, respectivement. Par conséquent, un seul nceud représente les valeurs de la
solution optimale de la paramétres Kp, Ki et Kd. L’¢étape fondamentale dans 1’application
de la méthode d’optimisation consiste a choisir les criteres d’optimisation qui sont utilisés
pour évaluer la condition physique. Voici la méthode utilisée :

. Algorithme ACO *
Modéle
u(t) Y(t)
t
wit) — =M pip Procédé -

Figure IV. 3 : Principe de I’optimisation d’un correcteur PID par algorithme ACO

* ACO-ITAE Méthode utilis¢ également dans I’intégrale du produit de 1’erreur par le Temps.
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IV.5. Application des AG a ’optimisation du régulateur PID
11 est effectué en utilisant le montage suivant :
Figure IV. 4 : Principe de I’optimisation d’un correcteur PID par algorithme génétique

»

h 4

Algorithme génétique

Modeéle

ult Y(t)
W(t) __”X'i' PID i Procédé >

¥

Dans le montage précédent, I’algorithme génétique observe les variations des entrées et
des sorties pour Calculer les paramétres d’optimisation (dépassement, temps de réponse,
stabilité¢) en faisant varier les Parameétres PID jusqu’a aboutissement aux critéres d’arrét
d’itération.

Les étapes de I’ Algorithme Génétique sont exécutées jusqu’au moment ou la valeur de
la fonction d’adaptation des individus n’évoluent plus, ou lorsque le nombre maximum de
générations 1 est atteint.

La population initiale est choisie de fagon alé€atoire.

La fonction fitness sert a évaluer 1’adaptation des résultats, il est existé plusieurs
méthodes parmi lesquelles les suivantes :

IV.5.1. Intégrale de la valeur absolue de l'erreur IAE :
L'intégrale de la valeur absolue de 'erreur est donnée par :

I = f le(®)ld (VL8)
0

Ce critere exprime la surface générée par la différence entre la valeur de consigne et la
valeur réelle, et son rdle c'est de supprimer les petites erreurs [26].
IV.5.2. Intégrale du carré de I'erreur ISE :

L'intégrale du carré de l'erreur est donnée par :
— (*® 2
L =] e()?dt (VL9)

L'intérét de cet indice de performance est de corriger les systemes dont le régime
transitoire qui dure trop longtemps, et tient beaucoup moins compte des dépassements
inférieurs a 1 [26].
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IV.5.3. Intégrale de la valeur absolue de I'erreur pondérée ITAE :

L'intégrale de la valeur absolue de I'erreur pondérée par le temps est donnée par :

3= tle(®)dt (VL10)

L'introduction du paramétre temps, va corriger les systémes a réponse trés oscillatoire
[26].

IV.5.4. Intégrale du carré de l'erreur pondérée par le temps ITSE :

L'intégrale du carré de I'erreur pondérée par le temps est donnée par :

L= te®? dt (VL11)

Ce critére met peu 1’accent sur les erreurs initiales et pénalise fortement les erreurs qui
se Produisant vers la fin de la réponse transitoire a une entrée échelon [26].

IV.6. Résultat de Simulation :

Apres avoir utilisé logiciel Matlab .m et Simulink nous avons obtenu les résultats
suivants :

Synthése des correcteurs :
Le choix de la configuration de ’ACO et GA pour la Fonction Gy; :

ACO : Nombre de fourmis=10, Facteur de désintégration des phéromones=0.6,
Parametre de mise a échelle=2, itérations=10, Nombre de variable de réglage=3,
Size=0.09, Limite basse=0.2, Limite supérieure=10.

GA : Génération=25, Population=50, Nombre de variable de réglage=3, Ib=[0 0 0],
ub=[200 200 200].

Apres le choix de la configuration, nous allons calculer les parametres des correcteurs
avec la méthode ACO.

La configuration choisie donne les deux éléments de la matrice fonction de transfert
a commande

12,8 .
> Gy4 = ——— pour controler distilat
16,75+1
-19,4 s
» G,, = ——— pour controler ¢ résidu
14,45+1

D’aprés la méthode ACO et les deux Algorithme d’optimisation, on a déterminé les
paramétres de la régulateur PID pour chaque boucle individuelle et cela pour les deux sous

systéme Gy et Gy, et nous avons comparé les valeurs des trois méthodes apres simulation
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Step Response

1.2 T
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Figure IV.5 : Réponse d’un systéme algorithme ACO.yp
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Figure IV.6 : Réponse d’un systeme algorithme GA .yp
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Tableau I'V.1 : Les caractéristiques y, avec GA et ZN et ACO

d(%) T 2 s%| Tm IAE ITAE |ISE ITSE

(min) (min)
yp ACO | 15 14.3 4.33 5.725 4526 |2.621 |9.417
Yyp ZN | 68 7.78 0.26 2.581 |6.19 1.635 | 2.027
yp GA 14.7 3.92 1 1.847 2.393 | 1.424 | 1.094

«———  Condition initial

GA

=——  Fonction de cout

. _ 12,8 Yo
= T 75+ 1 >

—(5H—

Consigne [

Figure IV. 7: Principe de I’optimisation d’un correcteur PID par algorithme génétique y,,

. ~g
(i
¥

Pour G,; on aura :
Le choix de la configuration de ’ACO et GA pour la Fonction G22 :

ACO : Nombre de fourmis=10, Facteur de désintégration des phéromones=0.6, Parametre de
mise a échelle=3, itérations=10, Nombre de variable de réglage=3, Size=0.009, Limite

basse=-0.009, Limite supérieure=10.
GA : Génération=25, Population=50, Nombre de variable de réglage=3,

Ib=[-200 -200 -200], ub= [0 0 0].
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Step Response
BX
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Figure IV.8: Réponse d’un systéme algorithme ACO.Xpg
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Figure IV.9: Réponse d’un systeme génétique algorithme G-A Xp
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Tableau IV.2 : Les caractéristiques Xg avec GA et ZN et ACO

d Tras% Th IAE ITAE ISE ITSE
(%) | (min) | (min)
Xg A-C-O 6 35.6 17.5 11.43 137.1 4618 11.67
Xg Z-N 61 18.19 1.246 6.498 36.05 4334 13.22
xg G-A 6 10.59 3.03 5.098 15.68 4.197 9.227
=——  Condition initial
GA =———  Fonction de cout
.."Ilr...-
- . . _ —19,4 Xg
—Hé@ - ;‘F’HD o T 1445+ 1 >

r'f:-
Consigne

Figure IV. 10 : Principe de I’optimisation d’un correcteur PID par algorithme génétique Xpg

IV. 7. Conclusion :

Dans ce chapitre, nous avons déterminé les différents parametres de régulateur PID du
procédé, nous avons exercé trois méthodes de calculs Les résultats de simulation ont
montré que la méthode générique algorithme est la méthode qui a donné les facteurs de
performance les plus équilibrées contrairement aux autres méthodes de Ziegler-Nichols et
ACO qui ont amélioré deux parametres de plus et manque un équilibre total des

performances.

Le déplacement de méthode Ziegler-Nichols et ACO et plus élevé que la méthode générique
algorithme voire tableau VI.5 et tableau VI.6.
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Conclusion générale :

L'objectif de ce mémoire était d'appliquer des méthodes d'optimisation a la commande
de processus de distillation, ce qui nous a permis d'obtenir une meilleure régulation avec des
caractéristiques optimales telles que le temps de réponse, la stabilité et le dépassement.

La régulation joue un réle primordial dans la conception d’un procédé industriel, en
limitant les variations de la grandeur réglée autour d’une consigne constante lorsque le
systéme est soumis a des perturbations. Pour le calcul des paramétres nécessaires a la mise en
ccuvre d’un régulateur PID, plusieurs méthodes ont été employées, dont la méthode de
Ziegler-Nichols, utilisée comme référence de comparaison avec des méthodes modernes telles
que l'algorithme génétique et I'algorithme d'optimisation par colonies de fourmis (ACO).

Ces méthodes modernes nécessitent une ¢étude approfondie pour comprendre et
assimiler leur mécanisme de fonctionnement. C'est pourquoi nous nous sommes limités a leur
application en utilisant le logiciel Matlab, ce qui nous a permis d'enregistrer les écarts de
performances entre les différentes méthodes. Finalement, nous avons choisi les parameétres
PID les plus appropriés pour la réalisation de notre régulateur de niveau du procédé.

Les résultats de simulation ont montré que l'algorithme génétique est la méthode qui a
donné les performances les plus équilibrées en termes de dépassements, de temps de réponse
et de stabilité, contrairement aux autres méthodes qui, bien qu'améliorant certains parametres,
manquaient d'un équilibre total des performances.

Ce travail nous a permis de mieux comprendre le processus de régulation et d'acquérir
une vision approfondie sur ses pratiques théoriques et applicatives.
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