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RESUME

Ce travail. entiérement de simulation. a pour objectifs d'implanter une stratégie de
controle adaptatif sur un réacteur de blanchiment en utilisant le contréleur adaptatif a
modeles pondérés et de définir certaines régles pour aider au choix des paramétres

particulicrs au controlcur & modéles pondérés (MWAC).

Le modele utilisé pour représenter le réacteur de blanchiment utilise les concepts de
convection. de dispersion et de réaction chimique pour représenter I'écoulement de la
pite de bois composée majoritairement d'eau. de fibres de bois. de lignine et d'agent de
blanchiment. le dioxyde de chlore (ClO,). Le modéle est obtenu par bilan de masse sur
une section d'épaisseur infinitésimale du réacteur pour ces deux derniéres substances. 1
est composé de deux dquations différentielles partielles non lindaires a cause de
cinétiques de réaction d'ordre trois. Un tel systeme. dit parabolique. requiert deux
conditions aux limites. lesquelles sont données par les conditions de Danckwerts dont fa
condition de sortie. un gradient nul des concentrations. est adéquate pour le systéme

simulé.

Ce type de modéle requiert une méthode de simulation adaptée aux systémes a
parametres répartis. La méthode de collocation orthogonale a permis des simulations
rapides du systeme alors que la méthode par différences finies. plus lourde mais plus

fiable. a été utilisée pour obtenir les résultats tinaux.

La littérature abondante sur les technologies de blanchiment permet d’identifier les
sources des perturbations. La perturbation principale est la variation de la concentration
de lignine a I'entrée. qui varie de fagon appréciable selon l'origine de la matiére
premiére. La réaction entre la lignine et le ClO est aussi affectée par la température et
par la composition de la piate. Dans le modéle utilisé. ce type de perturbation se traduit

par des variations sur les constantes cinétiques. Enfin, le débit de pate peut étre abaissé
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grandement pour satisfaire les besoins de la production. ce qui a un effet important sur
le retard associé au procédé. Le débit est de pate est donc considéré comme une

variable susceptible de subir des variations.

Le réacteur de blanchiment est controlé a l'aide du controleur adaptatif 3 modéles
pondérés (MWAC). Ce controleur utilise une somme pondérée de modéles de premier
ordre avec retard pour représenter le procédé. Dans le cas étudié ici. seuls les
parametres de retard et de gain sont adaptés alors que la constante de temps demeure
constante. Les valeurs des gains et des retards candidats sont déterminées a priori selon

les conditions opératoires possibles du systeme.

Le contréleur adaptatif utilise 'inverse de la norme cuclidienne de l'erreur entre les
diftérents modeles de premier ordre avec retard et le procédé pour assigner une
pondération i chaque modele. Cette norme est atfectée d'un tacteur Jd’oubli pour donner
plus d'importance aux donndes récentes. De plus. 'exposant de la norme de |'erreur
peut étre augmenté pour accentuer plus rapidement les dittérences entre les
pondérations accordées a chacun des modeles. Finalement. un seuil d'adaptation
calculé d'apres les valeurs des pondérations permet de décider s’il v aura adaptation. Le
calcul de ce seuil pour les systémes non lindaires comprend un paramétre facilitant

['adaptation en le ramenant vers sa valeur d'origine.

L'erreur intégrale au carré a été utilisée comme critére de performance pour la recherche
de valeurs adéquates attribuées aux trois parameétres précédents. De cette analyse. il
ressort que le facteur d'oubli a une grande influence sur le retard identifié. Le seuil

d'adaptation a. quant a lui. une influence sur les valeurs finales des pondérations.

Plusieurs approches ont été utilisées pour effectuer le contrdle du réacteur de

blanchiment. dans chacune d'elles. la variable manipulée était le dioxyde de chlore a
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'entrée. Le contrdleur adaptatif a d'abord été utilisé dans une approche entrée-sortie ol
la variable controlée est la lignine en sortie. Cette approciie. comme toutes les
approches entrée-sortie utilisées pour fins de comparaisons. souffre d'un probléme
majeur: le retard du procédé empéche de rejeter rapidement les perturbations sur le
systétme. De plus. la perturbation principale requiert une période de retard compléte
avant d'étre seulement détectée. puis il faut une deuxiéme période de retard pour que la

premiére action de contrdle résultante ne soit détectée.

Suivant 'hypothése selon laquelle il n'y a qu'une seule sonde disponible située en sortie.
deux autres techniques de controle ont été utilisées: le controleur de Dahlin et le
controleur par matrice dynamique. Les reésultats de simulation montrent que le
contréleur & modeles pondérés offre de meilleures pertormances de controle pour
rejeter des perturbations de grandes amplitudes. De plus. il semble plus robuste tace a

des perturbations sur le débit et sur les constantes cinétiques.

Finalement. pour le cas ou deux sondes sont disponibles. le MWAC a été utilisé a
I'intérieur de configurations en cascade et par anticipation. Ces deux approches ont
comme principal avantage de réduire de beaucoup le temps requis pour le rejet de
perturbation. ce qui permet de réduire I'amplitude des déviations maximales. Les
meilleurs résultats de rejet de perturbation de la lignine ont été obtenus en utilisant la
commande par anticipation augmentée d'une boucle de rétroaction reliant 'entrée et la

sortie du réacteur afin d'annuler I'erreur cause€e par d'autres types de perturbations.



ABSTRACT

The objectives of this work were to implement an adaptive control strategy on a
bleaching reactor using the Model Weighted Adaptive Controller (MWAC) and also to

develop techniques to tune the parameters of the algorithm.

The model selected to represent the bleaching reactor involves convection, dispersion
and chemical reaction to model the flow of wood pulp. composed mainly of water.
cellulosic tibres. lignin and bleaching agent (C101). The dynamic model is obtained by
performing a mass balance on a thin layer of the reactor for the last two substances.
The model obtained is a system of two non-linear partial differential equations with the
reaction Kinetics term being non-linear. Such a system is said to be parabolic and
requires two boundary conditions. The Danckwerts boundary conditions. which impose

a zero spatial gradient on the exiting concentrations. are used.

This type of model requires a simulation method adapted to distributed parameters
svstems. The orthogonal collocation method allowed fast simulations whereas the
finite differences method is much slower but more reliable for dvnamic simulations.

This last method was used to provide the final results presented here.

From the abundant literature on bleaching technologies the main disturbance source
was identified as the variation of entering lignin concentration. These variations are
due to the natural variability of lignin in wood. The reaction involving lignin and ClO
is also affected by temperature and pulp composition. These disturbances are simulated
by varying the reaction kinetic constants in the model. Finally. since pulp flow can be
reduced to meet production needs. the flow parameter is also considered to show

variations.
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The bleaching reactor was controlled using the MWAC. This controller uses a
weighted sum of first order plus dead time models to represent the process. In the case
studied. only the gain and delay parameters were adapted. leaving the process time
constant unchanged. All possible values of the gain and delay parameters were
determined a priori and form a tamily of plant candidate models that cover all possible

operating conditions.

The adaptive controller uses the inverse of the 2-norm of the prediction error between
each candidate model and the process to assign a weight to a particular model. This
norm is calculated using a forgetting factor to give more importance to recent data. The
prediction error norm may also be raised to a higher exponent to discriminate the
different models faster. Finally. an adaptation threshold determined trom the weights is
used to indicate when adaptation should occur. For non-linear systems. the calculation

of this threshold is affected by a drift parameter to allow easier adaptation.

The integral of squared error was used as performance criterion to select values for
these three parameters. Because of the non-linear response’s shape. the forgetting
factor seems to have a great influence on the apparent time delay. [t was also seen that

the adaptation threshold has an influence on the weights’ final values.

Several approaches have been tested to control the bleaching reactor. Each of them
used the entering CIO» as the manipulated variable. The adaptive controller was tirst
used in an input-output configuration in which the controlled variable was the exiting
lignin concentration. This approach. as well as all input-output approaches. is severely
handicapped by the presence of a long process delay in the system. In fact. the
disturbance on the entering lignin concentration requires a full delay period before it is

detected and then another delay period for the first resulting control move reaches the

exit sensor.
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Assuming that only one sensor is available, two other input-output techniques were
used: the Dahlin controller and the Dynamic Matrix Controller. Simulation results
show that the adaptive controller is more robust when disturbances occur on reaction
kinetics and pulp flow. The adaptive controller also shows better results for large

disturbances entering the reactor.

Finally. in the event that two sensors are available. the MWAC algorithm was used in a
cascade and a feedforward configurations. These two approaches have the main
advantage of avoiding the long time delay associated to the reactor before rejecting
disturbances. therefore reducing the controlled variable deviations from the setpoint.
The best control results were obtained using the feedforward contiguration added to the

original teedback loop to reject disturbances other than lignine concentration.
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CHAPITRE 1: INTRODUCTION

La qualité premiére d'un papier aux yeux d'un consommateur est d'abord et avant tout sa
couleur ou plutét son absence apparente de couleur: sa blancheur. L'obtention d'une
blancheur acceptable est la conséquence d'une suite d'opérations visant soit 3 masquer
la couleur naturellement présente dans le bois, dans le cas des pates mécaniques, soit a
retirer le principal €lément a l'origine de la couleur: la lignine, dans Ie cas des pites

chimiques.

Le procédé par lequel la majeure partie de la lignine est retirée du bois, la mise en pate,
colore fortement la lignine et la faible quantité restante suffit a colorer les fibres d'une
maniére indésirable. Cette lignine colorée demeurée avec les fibres aprés la mise en
pate est de plus trés difficile a retirer et des réactifs plus spécifiques mais plus chers

doivent étre employés pour y arriver sans détériorer les fibres elles-mémes.

C'est précisément de l'enlévement de cette lignine dont il sera question dans ce travail.
De plus, ce probléme permettra de mettre en évidence les caractéristiques d'un
contrileur adaptatif & modeéles pondérés appeié MWAC pour « Model Weighted
Adaptive Controler », développé par Sylvain Gendron (1997). L'objectif principal de
ce travail est de fournir des outils permettant de choisir au mieux les différents
paramétres du contrdleur. Le second objectif est de contrdler une étape importante du

blanchiment, appelée traditionnellement la chlorination, a l'aide du MWAC.

L'application d'une stratégie de contréle améliorée par l'utilisation du MWAC vise deux
buts: réduire la variabilité de la blancheur en présence de perturbations et minimiser la
quantité de produits de blanchiment utilisés dans le procédé. Cette derniére motivation

vient bien sir du fait que ces produits ont un coiit intrinséque mais aussi du fait que les
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régles environnementales sont toujours plus strictes vis a vis des rejets de produits

chlorés.

Le controleur 3 modéles pondérés comprend des paramétres permettant d'ajuster la
vitesse d'adaptation. l'importance accordée aux données les plus récentes et le seuil
d'adaptation. La recherche d'une méthode de réglage vise a déterminer rapidement des
valeurs satistaisantes pour ces paramétres en se basant sur les caractéristiques du

systéme ou de son modéle.

Ce travail utilise un modele de réacteur faisant appel aux phénomenes de convection. de
diftusivn et de réaction chimique. Il a été proposé par Perrier dans le rapport annuel du
groupe de recherche en science et ingénierie du papier (1993) et repris par Gendron
dans sa proposition de recherche auprés de l'institut canadien de recherche en paites et
papiers du Canada (1993). Ce modeéle a parametres répartis doit étre associé d des
conditions aux limites dont le choix doit retléter les caractéristiques du systéme. De
plus. la simulation d'un tel systéme nécessite 'utilisation de méthodes numériques qui

peuvent avoir une importance déterminante sur la qualité de la simulation.

Les procédés de génie chimique comptent bon nombre de procédés fortement non
linéaires ou mal modélisés dont le contrdle pourrait bénéficier d'une composante
adaptative. Les procédés de pates et papiers constituent justement un domaine ou cette

affirmation est particuliérement vrai.

Ce travail. entiérement de simulation. présente d'abord les caractéristiques du procédé
au cceur du probléme de contrdle. Cette démarche a pour but de comparer les
pertormances du modéle aux observations relatées dans la littérature. d'identitier les
perturbations les plus importantss et de déterminer les ressources existantes pour

effectuer le controle. Le modéle utilisé pour représenter le procédé est ensuite introduit
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et deux techniques nécessaires a la simulation des systémes a parameétres répartis sont
détaillées. Ces méthodes sont des approximations et comportent toutes deux des
inconvénients et des avantages complémentaires qui justifient leur double emploi: l'une
est rapide mais peu précise alors que l'autre est d'une précision et d'une tiabilité

beaucoup plus grande mais requiert un temps de simulation important.

Le contréleur adaptatif a modéles pondérés (MWAC) est ensuite présenté en détails.
Ensuite. la démarche ayant permis le choix des parametres pour les simulations
montrées plus loin est présentée suivi de I'analyse de l'influence de ses parametres sur la

performance de contréle et d'adaptation

Pour terminer. les résultats de simulation en boucle termée du systéme a parameétres
distribués sont présentés. Les résultats sont présentés selon le nombre de sondes
disponibles pour etfectuer le contrdle. Les résultats de simulation du MWAC sont
comparés au controleur par matrice dyvnamique (DMC). au contréleur de Dahlin.
Finalement. deux approches par anticipation et en cascade faisant intervenir le MWAC
sont présentées ¢t comparées a une approche en cascade utilisant une variable controlée

combinant le chlore et la lignine en sortie.



CHAPITRE 2: LE PROBLEME DE CONTROLE

La résolution du probléme de controle du réacteur de blanchiment débute par la
compréhension. la modélisation et la simulation du systéme. La mise en contexte du
réacteur comme suite de I'opération de mise en péte et comme premicre étape de la
séquence de blanchiment permet de mieux comprendre la source des perturbations au
systéme ainsi que le but et les contraintes de la stratégie de contrdle. Ce chapitre
présente d'abord une description sommaire des opérations de mise en pate et de
blanchiment. Ensuite, le modéle du réacteur est développé et deux méthodes de

simulations utilisées lors de ce projet sont présentées.

2.1 La préparation de la péte

Cette section présente quelques caractéristiques de la matiére premieére, le bois, ainsi
que les variables mesurables et mesurées qui sont utilisées pour le contrdle du
blanchiment. Viennent ensuite les descriptions sommaires des opérations de mise en

pate et de blanchiment.

La matiére premiére traditionnelle de l'industrie des pates et papiers est le bois. Le bois
est surtout constitué de cellulose, d'hémicellulose et de lignine, mais en des proportions
variables selon les espéces utilisées. Les substances utiles du bois pour la fabrication
du papier sont deux polyméres naturels : Ia cellulose et I'némicellulose. La cellulose
constitue environ 45 % du bois, tous types confondus: I'hémicellulose constitue 35 %
des bois durs et 25 % des bois mous. La lignine, quant a elle, compte pour 21 % des
bois durs et pour 25 % des bois mous. On retrouve aussi de 2 a 8 % de substances telles
des acides gras, des acides résineux et des phénols que I'on regroupe sous le nom

d'extractibles qui sont pour la plupart enlevés durant la mise en pate (Smook, 1992).



La celiulose est un long polvmere a structure linéaire constitué d'anhvdroglucose
(CeH19Os)np.  Elle est caractérisée par un degré de polymérisation (N,) de 3500
monomeres a {'état naturel et de 1000 a 1500 aprés mise en pite par le procédé Kraft.
La cellulose est relativement stable mais devient facilement hydrolysable en milieu
acide a cause des groupes hvdroxyvles situés le long de sa chaine de carbone. Le degré
de polymérisation est un des facteurs de qualité reliés a la force du papier: il importe de

le conserver le plus élevé possible (Dence. 1996).

L'hémicellulose est un copolymére a base de plusieurs monomeres ayant de cinq a six
carbones sur leur chaine principale. Ce polymeére a une structure comportant des
réticulations et est caractérisé par un degré de polymérisation beaucoup plus faible que
la cellulose. soit de 30 a 300 monomeéres a ['état naturel. On retrouve aussi des groupes
acides et acétvles substitués sur la chaine de carbone. En milieu alcalin, les groupes
acides sont neutralisés et les chaines latérales sont facilement hyvdrolyvsées.
L'hémicellulose est aussi plus facilement oxydée en milicu acide ct est plus tacilement

soluble en milieu alcalin a cause de son poids moléculaire plus faible.

La lignine est un copolymeére a structure tridimensionnelle qui agit comme ciment entre
les tibres de cellulose du bois. Elle doit étre dissoute pour permettre la séparation des
fibres. Les monomeéres constituant la lignine comportent des groupes phénols. Certains
de ces phénols sont oxydés pour former des quinones qui sont les composgs
chromophores responsables d'une bonne partie de la couleur de la pite. Certains ions
métalliques forment aussi des composés colorés en réagissant avec ces groupes phénols
(Smook 1992). Pour terminer. il faut mentionner que la lignine est une trés grosse
molécule comportant de nombreux groupes fonctionnels dont les nombreuses

fonctionnalités empéchent une modélisation adéquate.



2.1.1 Le blanchiment

Une des qualités premiéres du papier est sans contredit sa blancheur. En effet. dans
beaucoup de ses usages domestiques. le papier ou la fibre de cellulose en général. est
apprécide par le consommateur pour <a blancheur. Cette caractéristique de la pite est

obtenue différemment selon que le procédé de production soit mécanique ou chimique.

On appelle pite mécanique la pite issue d'un procédé au cours duquel les fibres de
cellulose sont séparédes mécaniquement soit par une meule. dans le cas de billots de
bois. soit par un raffineur dans le cas de copeaux. Dans le procédé chimique les fibres
sont séparées chimiquement par dissolution de I'élément qui les lie : la lignine. Le bois
est utilisé sous la forme de copeaux et I'opération chimique consiste typiquement a cuire
ces copeaux dans une solution d'hydroxyde de sodium et de sulfite de sodium a un pH
supérieur a 12 pour une période de 0.5 & 3 heures et a une température de 160 a 180 °C.

Dans les deux cas. on appelle cette étape de séparation des fibres {a mise en pate.

Le résultat de la mise en pite chimique est un mélange rendu foncé par la lignine qu'elle
contient. fortement colorée par 'opération. La pate est ensuite lavée et on retire ainsi
une liqueur noire contenant surtout de la lignine et les résidus de la réaction de mise en
pite. La pdte a alors une blancheur ISO de 62 % alors qu'elle était de 20 % avant la

mise en pdte.

L'opération suivant la mise en pate a pour but d'augmenter la blancheur de la cellulose :
c'est I'étape du blanchiment. Pour ce qui est des pdites mécaniques. la blancheur est
obtenue en masquant les composés colorés du bois. grice & une faible coloration par la
lignine. Dans le cas des pétes chimiques. la lignine est soumise a différents agents

réducteurs durant le procédé de mise en pdte et acquiert une couleur foncée indésirable.



La lignine résiduelle est alors impossible 4 masquer et il faut plutét l'enlever. Cette

opération s appelle le blanchiment

L'enfévement de la lignine encore présente aprés la mise en pate se fait en plusieurs
étapes qui constituent le procédé de blanchiment. On distingue deux sous-sections & ce
procédé : en premier lieu la délignification qui a pour but de réduire la quantité de
lignine dans la pate et le brightening dont le but est d'augmenter la blancheur de la pate.
Les variables controlées sont donc la lignine. durant la délignitication et la blancheur

durant le brightening.

La figure 2.1 montre un atelier de blanchiment typique selon les statistiques compilées
dans une dtude de 'Association Canadienne des Pites et Papiers (CPPA) (Pryvke 1997).
On v présente une séquence de 3 réacteurs précédés d'un réservoir a haute consistance
ct d'un petit réservoir de mélange. La pdte est soumise en alternance aux opérations
d'oxvdation au dioxyvde de chlore (D) et d'extraction d I'hvdroxvde de sodium (E).
auquel il est parfois ajouté de l'oxyvgéne (E,). Le réservoir de stockage a haute
consistance est précéde par Popération de mise en pate. La pate sortant de la séquence
de blanchiment est dirigée vers la machine a papier ou bien elle peut étre vendue
directement sous torme de pdte.

<
— NaO NaO

Res ClQ

ciQ ClQ

Figure 2.1 Séquence de blanchiment DEoDED.



Sur le procédé montré a la figure 2.1. la délignification est effectuée dans le premier
réacteur avec du dioxyde de chlore. Notons qu'il existe parfois une étape de
délignitication a l'oxygene située avant ce réacteur. Une telle étape permet de réduire
les couts assoctés aux produits chimiques car le dioxyde de chlore (C10,) est beaucoup

plus dispendieux que l'oxygene pour un méme pouvoir oxydant.

Le blanchiment se fait en plusieurs étapes car la lignine est d'autant plus difticile a
retirer que sa concentration baisse. Pour la retirer de tagon etticace. il taut procéder a
une extraction en milieu alcalin aprés traitement par un oxvdant comme le ClO-. Il est
évident que le probleme du blanchiment en est un d'optimisation d'une séquence
d'opérations sous des contraintes de nature physique (limites d'opération de

I'dquipement). chimique (cinétiques de réaction) et économiques (colt des réactifs).

2.1.2 Les variables mesurées

Pour retirer etticacement la lignine de la pite. il faut pouvoir la quantifier. Deux
substances sont mesurées pour controler la concentration de lignine : ia lignine elle-
méme et les produits de blanchiment : les résiduels chimiques. La mesure de la lignine
se fait de plusieurs facons et les échelles permettant de représenter le contenu en lignine
sont elles aussi nombreuses. De plus. puisque le critére de qualité du papier n'est pas
directement son contenu en lignine mais bien sa blancheur. on utilise aussi un test

standard pour mesurer la blancheur du papier plutdt que le contenu en lignine.

Le contenu en lignine est obtenue de maniére indirecte en observant la consommation
d'un oxydant par un échantillon de pdte. [l existe plusieurs mesures selon le test choisi :
le nombre de Kappa. le nombre K. le nombre de Roe. le nombre C et le nombre de

Klason entre autres. Dans tous les cas. ces tests requiérent un temps d'analyse



relativement long et sont pour la plupart standardisés par la « Technical Association of

the Pulp and Paper Industry » (TAPPI).

Les nombres de Kappa (test TAPPI T236) et K sont obtenus par un test dont I'oxydant
est le permanganate de potassium alors que les tests permettant de calculer les nombres
de Roe (TAPPI 202. retiré) et C (TAPPI 233) utilisent le chlore. Le nombre de Klason
(TAPPI T222) est quant a tui une méthode gravimétrique servant a déterminer le résidu
obtenu aprés I'hyvdrolyse totale des hydrocarbones du bois. Ce test n'est pas d'usage
routinier contrairement aux autres mentionnés précédemment. mais est plutot utilisé en
laboratoire. Le nombre de Klason est en fait une mesure directe du contenu en lignine

(Biermann 1996).

La blancheur est une mesure de {a rétlectivité de la pate en des conditions spécitiques.
La blancheur est définie comme la diftérence entre la rétlectivité d'un échantillon ct
celle d une surface standard éclairée par une source lumineuse dont la longueur d'onde
est de 457 nm. Encore une fois. plusieurs tests sont utilisés. les principales différences
¢tant la nature de la surface standard. l'angle d'illumination et la mesure de la fumiere
réfléchie (Dence 1996). Les diftérentes mesures de blancheur sont la blancheur GE

(TAPPI T432) et la blancheur ISO (ISO 2469 et CPPA Method ED.

La mesure de la lignine est un probléme majeur car les tests de concentration de la
lignine prennent plusieurs minutes ce qui ajoute un retard signiticatif a celui du
procédé. Les résiduels chimiques sont quant & cux obtenus par des sondes

voltamétriques dont le résultat est disponibles de tagon continue.

Dans ce travail. les difficultés associées a une trop basse fréquence de mesure ont été
contournées en assumant des mesures de lignine et de résiduels chimiques & chaque

période d’échantilionnage. De plus. la concentration de lignine est toujours utilisée
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comme variable contrdlée. ce qui suppose une relation fiable entre la concentration de

la lignine et la blancheur.

2.1.3 Les perturbations attendues

Les effets des perturbations attendues sur le systéeme seront considérées sur quatre
variables du modele.  D'abord la perturbation principale est attendue sur la
concentration de la lignine a 'entrée du réacteur. Les variations attendues sont de
"ordre de plus ou moins 10 pour cent. Cette limite a été fixée aprés daprés les

variations retrouvées sur une série de données provenant d’un procédé de blanchiment.

Deux autres parameétres sur lesquels des variations sont attendues sont les constantes
cindtiques. [l est mentionné dans la littérature que les constantes cindtiques du
processus de délignification peuvent varier du simple au double pour un changement de
10 degrés Celsius et qu’elles sont aussi atfectées par la composition de la pate. Par
contre. une boucle de régulation de température est généralement en place pour
controler la température du réacteur. On assumera donc des variations maximales de
I'ordre de 20 % dues a la composition. Les variations importantes des constantes
cinétiques servent aussi d représenter l'incertitude qui entoure la réaction entre la
lignine et le C10,. Cette réaction est en effet trés complexe et aucun modéle réactionnel

n’est disponible pour prédire des pénomenes tels la réversion de la couleur.

Ensuite. le débit peut varier en fonction des besoins de la production de ["usine a papier.
Les augmentations possibles de production sont faibles. I"équipement fonctionnant
typiquement prés de sa capacité maximum. Par contre. des diminutions de ['ordre de

25% partois sont considérées pour tenir compte des baisses de la production.
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Enfin. notons que des perturbations sur la concentration de ClOa sont possibles. En
effet. si la mise en pite a été incompléte. des morceaux de copeaux et autres
contaminants non dégradés peuvent subsister et consommer une partie du ClO;.

diminuant de la sorte la quantité disponible pour réagir avec la lignine.

2.2 Le réacteur de délignification

La section qui suit porte sur le réacteur de délignitication au dioxyde de chlore. D abord
I'emplacement des sondes sur le réacteur est présenté.  Le modele utilisé pour
représenter le réacteur est ensuite développé. Enfin. les méthodes utilisées pour simuler

le réacteur sont présentées.

Une part du probleme de contréle du réacteur de blanchiment est la disponibilité des
sondes autour du réacteur. On retrouve généralement des sondes prés de U'entrée et
apres la sortie du réacteur. La figure 2.2 montre la disposition possible des sondes pres

du réacteur de blanchiment.
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Figure 2.2 Réacteur de délignification.

Les sondes prés de l'entrée du réacteur peuvent étre situées soit un peu avant le réacteur
(sondes 1). soit sur un tube d'échantillonnage (sondes 2) pour augmenter le temps de
réaction avant I'échantillonnage. On retrouve aussi dans certains cas des sondes situées
apres le réacteur (sondes 3)(Brewster. 1993: Dence. 1996). Dans ce travail. on assume

la présence de sondes en position 1.2 et 3.

2.2.1 Modéle du réacteur

Le réacteur de blanchiment peut étre modélisé de plusieurs fagons en vue d'obtenir un
modéle dynamique. Barrette et Perrier (1995) ont utilisé 3 réacteurs partaitement
mélangés en série pour représenter le réacteur non-idéal. Tessier (1995) a utilisé une
série de CSTR suivie d’un réacteur piston puis suivis d’une autre série de CSTR pour
reproduire adéquatement la distribution de temps de séjour expérimentale d un réacteur
de blanchiment. I est aussi possible d'utiliser un modéle non-structuré basé sur des

fonctions de Laguerre tel que proposé par Dumont (1990). Perrier (1995) propose



d'utiliser un modéle incluant la convection. la diffusion ainsi que la réaction des

composes chimiques.

Le modeéle par combinaison de CSTR est unc approximation en cinq points du protil de
concentration du réacteur. Ce modele n’a pas les mémes propriétés fréquentielles et
n'est pas basé sur un phénomene physique. Le modéle non-structuré i base de
polvnomes quant a lut souffre de cette méme lacune en plus de n’associer a ces
paramétres aucun paramétre physique. Le modele utilisé est celui admettant les
phénoménes de diftusion. de convection et de réaction chimique. Il est obtenu par bilan

sur une section du réacteur.

La figre 2.3 montre une section infinitésimale du réacteur de délignitication autour de

laquelle on peut taire un bilan de masse pour chaque composé.

Figure 2.3 Section infinitésimale du réacteur.

Les hypotheses formulées au sujet du systeme sont les suivantes (Levenspiel. 1999) :
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<+ l'écoulement dans le réacteur peut étre décrit par les phénoménes de
convection et de ditfusion axiale. La dispersion radiale est négligeable:
*» la dispersion axiale peut étre décrite par une loi similaire a la loi de Fick:

+ la section d'écoulement est constante.

Ces hypothéses permettent d'écrire le bilan suivant sur la lignine (L) et sur le dioxyde

de chlore :
Az e B a2l -0a®t oA C(Ls TCazl - AdziiLe) (2
ct \ ¢z cz ¢zt ‘z

ot F est le débit volumique. A la section d'écoulement. dz la longueur de P'élément de

section A et r(L.C) la cinétique de la réaction consommant la lignine.

La cinétique de la réaction a été ¢tudiée par Gendron (1997a) et les termes cinétiques

ont la torme suivante :

n=kLC et re = kL'C (2.2)

Apres simplitications et en remplagant les termes cinétiques dans I'équation. on obtient

les bilans suivants pour chacun des constituants :

fL__FeL e

. - -r’C? et —=- - —4+D
ct Acz ¢zt

- ’CT (23)

ot L indique la lignine et C indique ie dioxyde de chlore.



Le systeme (1.3) constitue un systéme de deux équations différentielles partielles non
linéaires de type parabolique. La résolution de ce systéme demande la spécitication de

conditions aux limites. qui feront l'objet de la prochaine section.

2.2.2 Choix des conditicns aux limites

Le modéle exposé a la scction précédente ne serait pas complet sans l'ajout de
conditions aux limites. Le systeme d'équations différentielles étant de deuxiéme ordre.

il requiert deux conditions aux limites par équation de bilan.

Il existe plusieurs conditions aux limites applicables au svstéme dont le choix est dicté
par des considérations pratiques et théoriques. Bien plus que les difticultés
d'implantation assocides a certaines techniques de simulation. le choix des conditions
aux limites doit refléter ce qui se passe aux extrémités du réacteur le plus fidélement
possible. Les deux tvpes de conditions aux limites utilisées dans ce travail sont celles

de Danckwerts (1933) et de Salmi et Romanainen ( 1994).

Conditions de Danckwerts

La condition a l'entrée de Danckwerts permet d'exprimer un changement des conditions
du systéme lors de son entrée dans le réacteur: elle caractérise le gradient spatial de la
concentration a l'entrée. Elle fait intervenir la concentration avant et a l'entrée ainsi
qu'un indicateur adimensionnel: le nombre de Péclet. Ce nombre représente le ratio du
transport par convection sur le transport par diffusion. C'est un indicateur trés utile de

l'importance relative de la diffusion et permet de déterminer si elle peut étre négligée.



ac(o.t
OB _pe(cio.-c,h) e
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ou les différents paramétres ont les signiftications suivantes:

Pe: Le nombre de Péclet. donné par (vi/D).
Lin ' Concentration de la lignine avant ['entrée dans le réacteur,

L(0.t) : Concentration de la lignine a l'entrée du réacteur (z = 0).

La condition de sortic porte elle aussi sur un gradient spatial. Elle impose en fait un
gradient nul de concentrations a la sortie. ce qui constitue souvent une approximation

raisonnable. mais qui n'est théoriquement jamais vraie.

cC(1,
‘? Yo (2.5)
cZ
et
cL(1.t)
oz =0

Les concentrations dans un réacteur tubulaire ne peuvent en théorie pas étre constantes
en sortie. d'ot un gradient spatial non-nul. Par contre. il arrive trés souvent que la
réaction soit suffisamment avancée a la sortie du réacteur pour que I'on puisse la
considérer terminée sans commettre une grande erreur. Le facteur a considérer pour

admettre que I'approximation du gradient nul est acceptable est le nombre de Péclet.
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[l est important de mentionner que les conditions de Danckwerts ont un comportement
asymptotique conforme avec les deux cas limites représentés par les réacteurs idéaux.
Lorsque Pe — 0 (D = =). on obtient les conditions d'un réacteur partaitement mélangé
alors que lorsque Pe — « (D = 0). on obtient les conditions d'un réacteur piston. Les
problemes peuvent survenir lorsque le systéme a I'étude se situe entre ces deux
conditions. c'est-d-dire lorsque le réacteur est trop court ou lorsque la réaction est

inachevée en sortie.

Conditions de Salmi et Romanainen

La condition a l'entrée de Salmi et Romanainen (Salmi. 1994) ¢st la méme que celle de
Danckwerts. L'intérét pour ces conditions vient plutdt de la sortie: elle est exprimeée
sous la forme d'une équation diftérentielle. Elle n'est pas dérivée d'une condition sur le
systéme comme le gradient de sortie nul dans le cas de Danckwerts. Elle tente plutot
d'établir un compromis entre les deux comportements asymptotiques déja mentionnés
en interpolant entre un comportement partaitement mélangé (gradient nul) et un

comportement piston défini par :

cél(1.t)
cz

= kL"C" (2.6)

La condition de sortie est donnée par:

oL(Ly  F aL o ,
S C a5, ((PeUkLC (2.7)
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oc(ty __ F oCay mg
N T g, - f(PeJkLTC

ot la fonction de Péclet f(Pe) est une fonctivn semi-empirique d'interpolation dont le
comportement asymptotique demeure correct: Pe — 0 (D = =) donne lieu a f(Pe) = 0 et

a lopposé: Pe = = (D = 0) donne lieu aux conditions d'un réacteur piston.

Salmi et Romanainen proposent deux structures possibles pour cette tonction :

f(Pe)=e™ " (2.8)

Ty

fPe) =1+ PLJ (2.9)

\

Salmi et Romanainen proposent une valeur typique de [0 pour le paramétre o qui

définit la forme de fa courbe car elle donne en général de bons résultats.

2.2.3 Influence des conditions limites

L'analyse de I'influence des conditions limites devrait nous renseigner quant a la plage
de validité des conditions de Danckwerts. En effet. ces conditions ne sont valides que
pour une dispersion suffisante. il serait intéressant de délimiter cette plage a l'aide d'un
indicateur fiable tel le nombre de Péclet. Cette démarche permettra aussi de voir sous
quelles circonstances les conditions de Salmi et Romanainen seront les plus utiles.

Lorsque la dispersion est suffisamment faible. le systéme peut étre modélisé par un
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écoulement piston. le terme dispersif n'y étant plus. le systéme d'équations

différentielles est alors de premier ordre et seule une condition a I'entrée est nécessaire.

Les courbes suivantes montrent la portion du réacteur située prés de la sortie pour
dittérentes valeurs du nombre de Péclet simulées avec les deux tyvpes de conditions
limites. On peut voir sur la tigure 2.4 que pour les systémes trés peu dispersifs. les
protils ne présentent pas de grandes ditférences. seule la région de sortie est atfectée.
Un écart significatif est bien visible pour une valeur de Pe = 10° comme le montre la
figure 2.5. Un systéme plus fortement piston montre quand a lui deux profils

totalement ditférents comme on le voit sur la figure 2.6.

5 —_—

a5 355 a6 065 o7 q7s a8 a8s 08 295 i
longueut du reacteur

Figure 2.4 Profils spatiaux obtenus avec les deux types de conditons frontiéres
pour un nombre de Péclet Pe = 10°.
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Figure 2.5 Profils spatiaux obtenus avec les deux types de conditons frontiéres
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pour un nombre de Péclet Pe = 10-.
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Figure 2.6 Profils spatiaux obtenus avec les deux types de conditons frontiéres
pour un nombre de Péclet Pe = 10'.



La plage pour laquelle les conditions de Salmi et Romanainen sont utiles peut donc étre
située entre Pe = 10~ et Pe = oc. tout en sachant que lorsque Pe est suffisamment grand,
le systéme peut étre considéré piston et qu'alors la question des conditions limites en

sortie ne se pose plus.

2.3 Simulation du systéme

Deux méthodes ont été utilisées pour simuler le systeme d'équations ditférentielles
partielles non-lindaires représentant le réacteur de blanchiment. Il s'agit de la méthode
par collocation orthogonale et de la méthode par ditférences finies. La premiére a
comme principal avantage d'étre rapide. mais demande un certain doigté dans le choix
de ses paramétres. La seconde est beaucoup plus lente mais factle a mettre en ceuvre et

ses résultats sont taciles a interpréter.

La méthode par collocation. ou des résidus pondérés. peut étre utilisée pour des
simulations exploratoires étant donnée sa rapidité. Par contre. la précision obtenue n'est
pas toujours évidente a évaluer et la méthode doit étre validée par un algorithme plus
sur. Cette validation peut étre etfectuée avec une simulation par ditférences finies.
Dans ce travail. les résultats de simulation présentés sont. 3 moins d'avis contraire.
obtenus avec le modéle par différences finies. Les deux méthodes seront maintenant

présentées.

2.3.1 Meéthode des résidus pondérés

La méthode des résidus pondérés est une méthode d'approximation tonctionnelle. Elle

a pour but de transtormer un systéme d'équations aux dérivées partielles en un systéme
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d'équations ditférentielles ordinaires de dimension finie. La forme de I'approximation

de y. notée y sera:

N
y(zti=) a(bf(z (2.10)

ou les i(2) sont des fonctions de base connues a I'avance.

Soit un svstéme représenté par l'opérateur matriciel différentiel M et une entrée u.

cy(z.t)

5t = My(z.t]- Hizuz t) (2.11)

La méthode consiste a projeter le résidu donné par:

Y

Rizt= 2 -My’)-H (2.12)

sur N fonctions de pondération wi(z) par les i produits intérieurs suivants:

R(y').o ( LR(y 2)dQ = 0 (2.13)

Le résultat de cette opération est un systéme de 2(N+2) équations permettant de calculer
les coefficients ai(t) dans l'expression 3.1 (N est le nombre de points intérieurs de
collocation). Le choix des fonctions de pondération détermine le type particulier de la
méthode. par exemple la méthode de collocation par points dans le cas traité ici. Cette

méthode est décrite dans la section suivante.
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Méthode de collocation par points

Cette méthode est une classe particuliére de la méthode des résidus pondérés. Elle se
distingue par sa facilité¢ d'exécution due au choix des tonctions de pondération. Celles-
ci. des tonctions de Dirac. simplitient de beaucoup le calcul du produit intérieur et ont

valu son nom 2 la méthode.

Les tonctions de pondération étant déja déterminées. la collocation par points requiert la
résolution de trois problemes: le choix des fonctions de base. la position des points de

collocation et leur nombre.

Le choix des fonctions de base

Le choix des fonctions de base est déterminant pour la stabilité numérique de la
méthode. [l est possible de choisir une structure polynomiale et ces polynomes devront

étre orthogonaux pour éviter d'obtenir un systéme numériquement mal conditionné.

Les polynomes d'interpolation utilisés par la méthode sont ceux de Lagrange tels que
présentés par Villadsen (1978). Si de plus. les points de collocation et d'interpolation
sont confondus. la méthode porte le nom de collocation orthogonale. Les valeurs des

tonctions de base aux points de collocation est alors donnée par:

f(z)=3, (2.14)
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Etant donné la forme de I'approximation. la solution approchée sera donnée directement

par les coefficients a;(t):

y'(z.th=aft) (2.15)

La prochaine étape dans la mise en ceuvre d'une méthode par collocation orthogonale

est alors le choix de I'emplacement des points de coltlocation.

La position des points de collocation

Villadsen (1978) mentionne aussi qu'il existe une solution « optimale » au probléme de
positionnement des points de collocation. il s'agit de placer les points aux zéros de
polyndomes orthogonaux. [e polvnome utilisé lors de ce travail est celui de Jacobi. dont

l'usage semble étre assez répandu. Ces polynomes ont la torme suivante:

N-1

N.1
Pe®(x)= ) (=N 7 (a.p.NX (2.16)
1=Q
olt « et B permettent la répartition des points dans les régions d'intérét. i.e. comportant

les non-linéarités les plus importantes.

Le nombre de points de collocation

Le nombre de points de collocation est un élément difficilement prévisible. [l existe un
indicateur basé sur le développement en série de la solution en régime permanent

appelé parametre de réduction d'ordre (Babary. 1996).



La démarche poursuivie dans ce travail a été de partir d'un nombre raisonnable de
points et d'augmenter ce nombre jusqu'a 'obtention d'une solution satisfaisante. Cette
démarche a été rendue possible étant donné les résuitats disponibles concernant des
problémes similaires. Pour chaque nombre de points de collocation. il a tallu essaver

plusieurs dispositions en jouant sur les parametres o et 3.

Application de la méthode

Cette section montre comment les équations différentielles partielles sont transtormées
par la méthode de collocation. Les résultats sont donnés pour les conditions aux limites

de Salmi et Romanainen.

Une tois la méthode appliquée au systeme d'équations dittérentielles partielles. on
retrouve le svsteme de 2(N+2) équations dittérentielles ordinaires suivantes ou N est le
nombre de points intérieurs de collocation. Pour des raisons pratiques. la variable
spatiale a été normalisée. d'ou le facteur 1/4 apparaissant pour chaque dérivée spatiale

du syvstéme suivant :

dCi F N+1 D N+i .
d't_:'A'gZok'iCn* p-:zu-“ucl‘kk C. (2.17)
1= 1=
dl..l F N‘[. D N+ o
dt ~ AEJZ,, Myt ¢ ;IJWLI - kLTC]

Les parametres A; et pjj sont respectivement les dérivées premieres et secondes des

polynémes de Lagrange aux points de collocation. Leur calcul se fait facilement par le



méthode donnée par Villadsen (1978). Les indices i et j indiquent la position du point

de collocation.

Les conditions aux limites de Salmi et Romanainen sont transtormées d'une fagon

similaire pour 'entrée :

N+l
> ,,C, = Pe(C,(t)- C,(1) (2.18)

1=1)

Y iy L, = Pe(l, (1) - L(b)

=0

et la sortie :

dC F & m Ao
d:ﬂ == a7 2 e ©y - Py Cu (2.19)
- =0
et
d_L_N,*l = ¥

o Yl - (PRI G,

2.3.2 La méthode par différences finies

La méthode par différences finies est de loin la plus facile a mettre en ceuvre. Elle
consiste a approximer les dérivées spatiales par des équations aux différences. ce qui

équivaut a diviser le réacteur en une suite de petits réacteurs de longueur sutfisamment



petite pour que l'approximation soit bonne. Cela permet de transformer le systéme
d'équations diftérentielles partielles en un systéme d'équations différentielles ordinaires

(Hanna. 1993).

Si la variable x est l'approximation de la valeur de la lignine (). les éguations aux
diftérences utilisées pour approximer les dérivées premiéres et secondes sont

respectivement :

clzt) _Lzb-Lz-1b

= 2.20
cZ Az ( )

ct

‘ZL( ) Liz+ 1t -2zt + Lz~ 1t
A2

ou Az est la longueur d'un élément du réacteur et z est un indice donnant la position

dans le réacteur.

Ces approximations transforment le systéme de deux équations aux dérivées partielles
en un systeme de 2N équations différentielles ordinaires. ou N est le nombre d'étages en

lesquelles le réacteur original a été divisé. Le systéme devient donc aprés

transtormation :
di(zt) D O 20 3 3
dt Az Uz 1't)+[. AZA Az Z]L( _\zA Az ZWL(Z—‘I‘t)-kLL(Z-t) C(zt)

et {2.21)



dc(zt) D - AEE _ A?] c(z )| A%z : fzg) Clz- 1.9 -kL(z O Clz 1)’

Les conditions aux limites sont elles aussi transformées par diftérences finies. La

transtormation appliquée aux conditions de Danckwerts a I'entrée donne :

Les conditions de sortie sont données par :

L(NAZ-1,t) = L(Naz t) (2.23)

et

C(NAz-1,t) = C(Nazt)

Le principal désavantage de cette méthode est sa lenteur d'exécution étant donne le
grand nombre d'équations. Par contre. sa stabilité et sa convergence sont relativement

faciles d analyser.

Les comparaisons avec les simulations par différences finies ont aussi mis en évidence
les différences entre les profils transitoires des deux méthodes. Sous cet aspect. des
différences importantes existent. La figure suivante montre les profils temporels
obtenus par chacune des méthodes lors d'un changement de consigne. Le profil montré

est celui obtenu a la sortie du réacteur.
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Figure 2.7 Profils temporels pour deux méthodes de simulation

différentes.

On peut clairement voir la différence entre les deux réponses. la méthode par
collocation introduit une dynamique apparente non voulue qui affectera les
performances du controleur implanté sur le systéme simulé. Cette dvnamique sera

d'autant plus importante que le nombre de points de collocation sera éleve.

Tous les résultats présentés dans ce rapport ont été obtenus par simulation par
diftérences finies. Les valeurs des différents parameétres du modele a parameétres

répartis simulé par différences tinies sont montrées au tableau 2.1.



Tableau 2.1 Paramétres du procédé en régime permanent

parametre valeur nominale

lignine a l'entrée (Liy)

ClO, a l'entrée (C;n) 100 %
(variable manipulée)
coetticient de dispersion (D) 0.1 m~/min
débit (F) 0.76 m’/min
Longueur du réacteur () 16.65 m
section du réacteur (/) 0.9 m-

N

constante cinétique du ClO» (k) 2-3 m”min” [CIO2][lignine|”

S
7°-7 m”min” [CIO2] [lignine|~

(W)

constante cinétique de la

lignine (k)

Variables de sortie du réacteur

lignine a la sortie (L) 1.1228 g/l

(variable controlée)

ClO- a la sortie (Cou) 13.355 %

Les conditions initiales des profils de concentrations ont la forme montrée a la figure
2.8.
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Figure 2.8 Profil initiaux de concentrations

Ce chapitre a d"abord permis de se tamiliariser avec les opérations de mise en pate et de
blanchiment.  Les perturbations sur le débit. les constantes cinétiques et la
concentrations de la lignine en entrée du réacteur ont pu en étre déduites. Le modele
utilisé pour représenter le réacteur a ensuite été présenté: le modéle convection-
diffusion-réaction. Avec ce modeéle. deux types de conditions aux limites ont été
présentés et les conditions de Danckwerts ont été retenues. Enfin, deux méthodes de
simulation du systéme ont ¢été présentées : la collocation orthogonale et les différences
finies. La méthode de collocation présente I'avantage d’étre tres rapide mais donne
partois des résultats inacceptables. Les ditférences tinies seront plutdt utilisées pour

obtenir les résultats présentés dans ce rapport.
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CHAPITRE 3: TECHNIQUES DE CONTROLE

La premiére étape de la résolution d'un probiéme de contréle est la représentation du
systéme a contrdler sous une forme suffisamment fidéle aux phénoménes réels.
L'atteinte d'une fidélité suffisante se fait souvent au prix d'un modéle plus complexe:

d'ordre supérieur, & réponse inverse ou non-linéaire.

Un procédé représenté par un modéle plus complexe mais encore linéaire peut étre
traité par les méthodes classiques du contréle des systémes linéaires. Un modéle a non-
minimum de phase (a réponse inverse) se distingue déja par l'impossibilité d'inverser le
modéle pour obtenir une loi de commande. Deux caractéristiques des systémes a non-
minimum de phase sont fréquemment présentes dans les procédés chimiques: la réponse
inverse et le retard. Le premier pouvant étre traité comme le second. Il existe plusieurs
techniques efficaces pour traiter les procédés affublés d'un retard important
(Ogunnaike, 1994).

Les systémes non-linéaires posent quant a eux un probléme qu'il faut approcher avec
plus d'attention. Si les non-linéarités du systéme sont assez faibles, le probléme peut
étre traité comme un probléme linéaire, avec toutefois un compromis sur les
performances de contrdle.  Si les non-linéarités ont un effet plus important, d'autres
techniques doivent étre utilisées sans quoi une déviation trop importante des conditions

nominales d'opération pourrait déstabiliser le systéme.

Ce chapitre présente les différentes techniques utilisées dans ce mémoire pour le
controle des systémes a retard et des systémes non-linéaires car ces deux difficultés du
contrdle des procédés chimiques sont présentes dans le réacteur de blanchiment. En ce

qui concerne le contrdle des systémes a retard, le controleur de Dahlin ainsi qu'un type
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de commande prédictive appelée commande par matrice dvnamique seront présentés.
Deux structures de contréle un peu plus complexes seront aussi présentés: la
commande par anticipation et la commande en cascade. Suivront ensuite les techniques
utilisées pour le controle des systemes non-linéaires: la modulation de gain ou « gain-

scheduling » et la commande adaptative.

3.1 Les systémes a retard

[.es deux techniques traditionnelles les plus utilisées pour le controle des systémes a
retard sont le prédicteur de Smith (1957) et le controleur de Dahlin (1968). une autre
approche populaire quoique plus complexe est 'approche prédictive.  Cette section
présente deux de ces techniques de compensation du retard : le contréleur de Dahlin et
le controle par matrice dynamique. Les contigurations en cascade et par anticipations

seront présentées pour terminer.

3.1.1 Le controleur de Dahiin

Une méthode trés utilisée pour contrdler un systéme avant un retard important est
l'algorithme de Dahlin (1968). Cette technique consiste a poser un comportement en
boucle fermée de premier ordre avec retard ct la conception du controleur se fait
aisément par synthese directe. Son développement sera présenté sous sa torme discréte.
de sorte que les similitudes apparaitront plus facilement lors du développement du

contréleur adaptatit’ dans le prochain chapitre.

L'équation ( 3.1 ) présente une trajectoire de premier ordre sous sa forme discréte avec

blocqueur d'ordre zéro.

_(-ez

T (3.1)

-1
qz) —e iy



ou d est le nombre entier de périodes d'échantillonnage. At. contenu dans le retard . T est

la constante de temps de la trajectoire en boucle fermée et z' est 'opérateur retard

unitaire.

Par synthése directe. on obtient un contrdleur ayant la forme suivante. ot q(z™') est la

trajectoire en boucle fermée et G(z™) est le procédé en boucle ouverte.

S -+
Ge(z) = Gz )1 -qz ) (32)

Si le procédé est modélisé par une équation de premier ordre avec retard. alors le
contréleur de Dahlin est donné par I'équation ( 3.3 ) ou l'indice r identitie la trajectoire

de référence et I'tndice p le procédé:

1 it d, -1

Gz 1-e 'z (1-e ™)z
¢ — s

= (1*_ eV .)Z-dp’-’i 1_e™ "Z'T—ﬁ(.'l— et )Zr_a:_' (3.3)

Le metlleur choix possible pour le retard de la trajectoire d,. donc la plus petite valeur
possible. est d,. le retard du procédé. car on ne peut s'en affranchir. Le paramétre de
réglage de ce contréleur est donc sa constante de temps en boucle termée . Comme le

montre I'équation ( 3.3 ). l'inversion du procédé est nécessaire dans la conception de la

loi commande. cela peut causer certains problémes.

Par exemple. il est impossible d'utiliser cette technique avec les systémes a réponse
inverse car tout zéro hors du cercle unitaire deviendrait un pdle instable une fois le

modele inversé. La modification apportée pas Vogel et Edgar (1980) pour régler ce
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probléme consiste a simplifier les zéros du procédé inversé en les ajoutant a la

trajectoire de rétérence.

3.1.2 Controle predictif par matrice dynamique

Une méhode plus complexe mais des plus utilisées en génie chimique est la commande
prédictive (Cutler. 1979). La prédiction du comportement du procédé permet
l'optimisation d'une séquence de commande sur un horizon plus ou moins fong. La
commande appliquée au procédé n'est généralement que la premiére de la séquence et le

calcul d'optimisation est répété a chaque itération.

La commande prédictive est un domaine de recherche ot la littérature abonde. On peut
trouver d'importantes revues des ditférentes techniques utilisées.  Garcia et al. (1989)
ainst que Qin et Badgwell (1997a) ont etfectués une revue des techniques prédictives
linéaires dans l'industrie chimique. Qin et Badgwell (1997b) présentent aussi une revue
des applications au domaine non-linéaire de l'approche prédictive alors que Morari et

Lee (1989) discutent de I'évolution de la technique.

[l est possible d'implanter cette commande sous plusieurs formes (Camacho. 1993).
celle utilisée dans ce travail est connue sous le nom de controle par matrice dynamique
(DMC). Elle tire son nom du fait que la dynamique du procédé est représentée sous

forme matricielle pour le calcul de [a commande.

Cette matrice. montrée a ['équation ( 3.4 ) est composée des coefficients B(t) de la
réponse & un ¢chelon unitaire tels que montrés par la figure 3.1 ou K et le gain en

régime permanent du procédé.
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Figure 3.1 Coecfficients de la réponse a I'échelon.

Si la variable y,(k) représente le comportement du procédé atfecté seulement par les
commandes passées (l'indice k réféere au temps présent) et que ®(K) est un estimé de

I'erreur de modélisation. alors la prédiction du procédé a 'instant k+1 est :

Y+ 1)= 9 &)+ p)auk)+ ok +1) (3.5)

C'est-a-dire le procédé tel qu'il évoluerait sans changement a la commande ¥,(k)
auquel on ajoute le changement a la commande multiplié par le premier coefficient de

la réponse a l'échelon PB(1)Au(k) ainsi qu'un estimé de l'erreur de modélisation. celle

observée a l'instant précédent.



Ceci permet d'établir la prédiction sur tout I'horizon de tagon matricielle par :
Yk+1)=Y (k)+Bauk)+ok+1) (3.6)

ot Y(k+1) est un vecteur contenant les p prédictions et Au(k) est un vecteur de

longueur m contenant les commandes.

Dans sa forme classique. la résolution du probléme de commande passe par la
minimisation de la différence entre le vecteur consigne Y (K+1) et le vecteur du
procédé affecté seulement par les actions passées Y (k+1). incluant l'errcur de

modélisation o (k +1).

On définit donc l'erreur comme :

ek + )=y (k= 1)- [y, )+ o (c+ 1)] (3.7)

On obtient que :

e(k +1)= Bau(k) (3.8)

L'horizon de prédiction P doit étre supérieur a I'horizon de controle m de sorte que le
systéme soit surdéfini et que la solution au probléme de contrdle soit donnée par un

probléme d'optimisation.



Si on minimise la norme Euclidienne de la différence entre e{k + 1) et BAu(k).
minfe(k + 1)~ Bau(k)[ etk + 1)- Bau(k)] (3.9)
ug

on obtient la commande suivante :

Au(k)'—' (BTB)’BTe(k +1) (3.10)

A cette commande. on ajoute souvent un terme d'inhibition de la commande pour éviter
qu'elle ne soit excessive et fasse osciller ou déstabiliser le systéme. Le terme inhibiteur

est gjouté de la tagon suivante:
suk)= (B™B +x1) 'BTelk + 1) (3.11)

Gendron (1999) propose de modifier la tonction objectit dans les cas ou l'objectit de
controle est de maintenir la variable controlée prés d'une valeur de consigne. sans la
dépasser. [l propose pour cela une fonction objectit asymétrique par rapport au signe de
l'erreur et qui a l'avantage de fournir une expression analvtique au probléme de

minimisation.
On remplace la tonction objectif par:

T T
J, = arctan( Ve E—”1) - arctan( EUJ] (3.12)
0 N, . N |



ot E, est une mesure de I'srreur entre la consigne et la prédiction, N est sa longueur.
1 est un vecteur contenant des | de longueur Ng et « est le seul paramétre de réglage.
Cet algorithme a pour but de taire converger la variable conrdlée d une certaine distance
de la consigne. Ce biais permet de s'approcher de la consigne sans la franchir en

présence des variations continuclies qu'on retrouve en industrie.

Le parametre Ng contient en tait deux parametres. N et N>.qui permettent de définir
une tenétre sur le procédé. dans laquelle 'optimisation sera effectuée.  Autrement dit.
ces deux indices permettent d'utiliser les éléments Ny a N, du vecteur d'erreur.

L'expression de ta commande prend la forme suivante :

Ne (o T
o =N .
u= .
S, 1

Cette technique sera plus tard utilisée en simulation.

3.1.3 Le contréle par anticipation et en cascade

Les controleurs simples comme les PID et le controleur de Dahlin peuvent étre utilisés
dans des cenfigurations qui tirent avantage des caractéristiques de systéme pour
résoudre des problémes de controle plus complexes. Ainsi. lorsqu'il est possible
d'obtenir un modéle de la perturbation. que celle-ci n'est pas beaucoup plus rapide que
le procédé et que sa source peut étre mesurée. il est possible d'utiliser la commande par
anticipation. Lorsqu'un procédé avec une dvnamique lente peut étre subdivisé en deux

sous-procédés imbriqués et que le procédé le plus lent chapeaute le plus rapide. la
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commande en cascade est une option intéressant pour s'affranchir d'un long retard dans

le contrdle du procédeé.

Le schéma général de la commande par anticipation augmenté d'une boucle de
rétroaction est montré a la figure 3.2, On identifie par Gy la fonction de rranstert
représentant la perturbation et par d la source de cette perturbation. Le controleur et le

procédé sont respectivement désignés par les lettres G, et Gy,

Ui

7——»@———» e I ____..(5__[__\_’
]' — ! |

Figure 3.2 Schéma de commande par anticipation.

La fonction de transfert Gyra la forme suivante :

(Eq3.1)

Puisque la perturbation Gd apparait au dénominateur. le retard associé a la perturbation
doit étre plus court que le retard associé au procédé. le contraire conduirait a un retard
positif. c'est-a-dire demanderait une valeur future de la source de la perturbation. ce qui

ne peut étre réalisé en pratique.
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Cette commande a l'avantage de permettre une action de contréle dés que la
perturbation est détectée. Pour un modéle parfait du procédé. la perturbation est
annulée aprés une période d'échantillonnage. Puisqu'il est impossible d'obtenir un
modéele parfait. 'ajout d'une boucle de rétroaction est nécessaire pour arriver a une

erreur en régime permanent nulle.

Le schéma général de la commande en cascade est présenté a la tigure 3.3, le procédé v
est représenté en deux parties Gy, et Gpa. Les bloes Gey et Gez sont des contrdleurs. La

boucle portant I'indice | est la plus rapide et est interne a la boucle 2.

-

:"4}
o
’in
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v

Figure 3.3 schéma de commande en cascade.

La boucle 1 est dite externe et envoie a la boucle interne une consigne basée sur son
erreur de commande. Cette technique permet de contrdler de fagon serrée la partie
rapide d'un procédé tout en gardant une erreur en régime permanent nulle sur

I'ensemble du procédé pour la partie lente.



3.2 Les systémes non linéaires

Le controle des systémes non linéaires peut se taire par des techniques trés diftérentes
selon l'approche choisie. Les approches présentées dans cette section sont les
techniques de modulation de gain, plus connue <ous son nom anglophone de « gain
scheduling ». et la commande adaptative. Cette derniére englobe plusieurs techniques
plus ou moins dittérentes mais elles peuvent toutes étre comparées sur la base de

composantes communes : un modele. un estimateur et un contréleur.

3.2.1 La modulation de gain

La modulation de gain est. comme son nom l'indique. l'adaptation du gain d'un
controleur en fonction de la plage d'opération. donc en fonction d'un ou plusieurs
parametres du procédé mais sans se baser sur un signal d'erreur.  L'adaptation peut se
faire en calculant des valeurs fixes dans une table d'assignation (Marlin. 1993) en
tonction de la plage d'opération. Une autre fagon d'adapter le gain est d'obtenir une

relation entre une variable mesurée et le gain.

Un avantage de [a méthode de modulation du gain est que I'adaptation du gain est
généralement lente comparée a la dynamique du systéme. de sorte qu'on peut le
considérer invariant et utiliser les outils d'analyvse de stabilité du domaine linéaire. De
plus. puisque les gains possibles sont tixés a priori. ils ne peuvent tendre vers des
valeurs incongrues et ainsi causer l'instabilité du systéme. Par contre. fixer les gains a
'avance ne permet pas une adaptation fine basée sur un signal d'erreur et demande de

determiner toutes les conditions d'opérations possibles. ce qui peut demander un travail

substantiel.



La modulation de gain peut étre considérée comme un type de commande adaptative en
boucle ouverte car l'adaptation ne se fait que sur la base de mécanismes déterminés a

priori. sans utilisation de la rétroaction pour décider de la valeur du parametre a adapter.

3.2.2 La commande adaptative

L.a modulation de gain telle que discutée précédemment est une technique de contréle
basée uniquement sur l'information obtenue a priori ou la décision d'adapter un
paramétre n'était fonction que des conditions d'opération. Les techniques adaptatives
telles le contrdle adaptatit’ a modéle de rétérence (MRACQ) et les controleurs adapiatifs
auto-régulants (STR) (« selt-tuning regulators ». a ne pas confondre avec les « auto-
tuning controlers ») sont des techniques adaptatives en boucle fermée car I'adaptation se

tait sur la base d'une erreur entre un modele et le procédé (Astrom et Wittenmark. 1989).

Le schéma général d'un type de commande adaptative dite indirecte est présenté a la
figure 3.4. On v voit les composantes généralement présentes dans ce type d'approche
adaptative : l'estimation des paramétres d'un modéle. la méthode de mise a jour des
parametres du controleur appelée « design » et le choix du contréleur. Une étape de
supervision de l'algorithme est aussi présente car les hypothéses sur lesquelles repose la
stabilité de l'algorithme ne sont pratiquement jamais toutes rencontrées dans un méme

probleme (Clauberg. 1992).
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Figure 3.4 Schéma général de la commande adaptative indirecte.

Dittérentes approches seront décrites selon une classification ot on distingue les
approches appelées explicite ou indirecte. des approches implicites ou directes.
L'approche directe inclue aussi une catégorie appelée « Model Reference Adaptive
Control » (MRAC) souvent présentées séparément pour des ratsons historiques (Astrom

et Wittenmark. 1989).

L'approche indirecte

Les controleurs auto-régulants sont souvent obtenus & partir de 'hypothése que les
parametres du procédé sont inconnus mais constants. Dans chacunes des approches
mentionnées ici. les paramétres obtenus par adaptation sont utilisés comme s'ils étaient
les vrais. c'est ce qu'on appelle le « principe d'équivalence certaine ». [ls sont classés en
deux catégories selon que la procédure d'estimation du procédé montrée a la figure 3.4

soit explicite ou non.



Les contrdleurs auto-régulants indirects. ou encore explicites. sont caractérisés par une
dissociation marquée du processus de design et du processus d'estimation. Le nom
comme l'approche ont été proposés par Kalman (19358) avec comme méthode
d'adaptation des paramétres le filtre du méme nom. Les méthodes d'adaptation des
parametres sont nombreuses. il peut aussi s'agir de méthodes d'estimation récursives
comme les moindres carrés décrits par Wang et al. (1997) et proposés par Astrom et

Wittenmark (1973).

Une méthode adaptative indirecte qui fait intervenir une technique d'estimation
diftérente est celle & modeles multiples (MMAC) (Murray-Smith et Johansen. 1997).
Dans cette approche. l'identification du procédé revient a pondérer un somme de
modeles. parmi une banque fixe. pour décrire au mieux le procédé d un moment donné.
L'approche est fondée sur les fonctions de densité de probabilité données par la régle de

Bayes selon laquelle la probabilité de A; sachant B; est donnée par :

_Pr(BA)Pr(A)

Pr(AB,)= or(@) (3.14)

La figure 3.5 montre la configuration de I'approche a modeéles multiples présentée par

Schott et Bequette (1997).
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Figure 3.5 Schéma du MMAC.

L'approche demande de concevoir N filtres de Kalman (pour chacun des modeles sur la
figure 3.3) permettant de calculer la probabilité que la sortie de chaque modéle est la
vrai valeur du procédé en assumant un comportement Gaussien des fonctions de densité

de probabilité.

Cette probabilité conditionnelle prend la torme de P'équation ( 3.15 ) lorsque rix est
Uerreur entre la prédiction et le procédé et que S;x est la matrice de covariance

correspondante.

l N
. cexpl- e, e
(22) S, i
Pk = e (3.15)

N

——exp(- LIS, o
||-(2n):si.k‘ kViktik Mik-

l:
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La commande envoyvée au procédé est obtenue en faisant la somme pondérée des
commandes générées individuellement par N controleurs correspondant aux N modeles.
Les pondérations sont données par les probabilités pix normalisées. ou k réféere au

temps :

W, = o (3.16 )
2P
N
u, = ZW‘PUIR (3-17 )
-1

Cette approche multi-modeles comporte toutefois un probleme majeur : puisque le
caleul des probabilités est récursit. une fois qu'une probabilité atteint la valeur zéro. elle
y est bloquée. ce qui empéche potentiellement Falgorithme de sélectionner le modele
correspondant méme si un changement de conditions d'opérations en fait le meilleur
modeéle. Pour remédier & cela. Schott et Bequette proposent de tixer un seuil minimum
au probabilités.  L'amplitude de ce seuil minimum a pour etfet de maintenir
artificiellement de rendre plus ou moins facile le changement des poids. donc le
changement du modele. Les auteurs suggerent aussi que l'ajout du seuil de probabilité
n'empéche pas l'algorithme de choisir le bon modele lorsqu'il est dans la banque mais

peut atfecter la qualité de l'estimation obtenue par la combinaison de modéles.

Parmi les appliations de I'approche multi-modéles. on note trois champs d'applications
majeurs : le controle des avions et des structures spatiales {Athans et al..1977). le
controle de débit de médicaments aux patients (Kautman et Roy. 1986) et l'industrie

chimique (Scott et Bequette. 1993).
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Dumont et al. (Dumont. 1989) comparent les performances d'un contrdleur prédictif
adaptatif’ indirect a un controleur réglé automatiquement a l'aide de fonctions de
Laguerre pour le contréle d'un réacteur de blanchiment. Leur étude montre que le
controleur adaptatif gére mieux les changements de production étant donné sa capacité

a estimer le délais.

L'attrait de l'approche multi-modeles pour Ilc controle de ['acheminement de
médicaments vient du caractére borné de la commande ct du besoin de contréler
lacheminement des substances malgré un trés grande variabilité de la réponse des
patients aux médicaments.(Yu et al.. 1992) rapportent une application du MMAC pour
le controle de la pression artérielle en ajustant le débit de médicaments. Leurs résultats
montrent un bon contréle et un controleur exempt de changements de modéles trop
fréquents. Les auteurs font aussi remarquer que 'objectif du contrdle n'est pas dans ce
cas l'obtention de parametres précis représentant bien les caractéristiques du patient
mais plutot 'obtention d'une structure de controle trés fiable. Ils font aussi remarquer
que la performance de l'algorithme adaptatit devrait étre évaluée par la performance de
contrdle et non par le comportement des pondérations car des performances de controle
similaires peuvent étre obtenues avec ou sans changements rapides des pondérations

(model-switching).

Le contrdleur adaptatit 4 modele pondéré (Model Weighting Adaptive control. MWAC)
présenté par Gendron et al. (1993) fait partie de I'approche multi-modeéles et comporte
des ressemblances de forme avec le MMAC. Par contre. le MWAC est basé sur une
approche déterministique et la méthode utilisée pour combiner les modéles en facilite

beaucoup le développement. Le MWAC sera présenté en détails au chapitre suivant.

Pour terminer. on trouve aussi des applications industrielles basées sur des contréleurs

simples ou des corrélations sont utilisées pour estimer les parameétres du contréleur ou
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d'autres encore ol un systéme expert capable de reconnaitre certains patrons de réponse

en boucle fermée agit sur les paramétres d'un PID selon une logique préétablie (Hang.

1993).

Dans ce chapitre. les techniques de contrdle utilisées dans ce mémoire ont été
présentées. Les contrdleurs de Dahlin et par matrice dynamique ont d'abord été
présentés suivis des approches en cascade et par anticipation. Les deux controleurs
présentés ont comme désavantage majeur une perte de performance lorsque le modéle
qu'ils contiennent représente mal le procédé. Les approches en cascade et par
anticipation permettent une action de controle avant le long retard associé au réacteur
lorsque le controleur utilisé en est un par rétroaction sculement. Ces approches
nécessitent par contre la présence de plus d'une sonde. Enfin. la commande adaptative
indirecte par modéles pondérés est présentée. Ce type de commande demande d'évaluer
l'exactitude de plusieurs modeles contenus dans une banque préalablement établie. Les
méthodes utilisées pour cette évaluation sont diverses. une de ces méthodes (MMAQ)
est celle utilisant la régle de Bayes pour le calcul de probabilités conditionnelles et le
filtre de Kalman comme controleurs. Cette approche comporte toutefois une difticulté
majeure: il doit ¥ avoir autant de contréleurs qu'il v a de modeles car la sortie des

controleurs est pondérée et sommeée pour obtenir la commande envoyée au procéde.
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CHAPITRE 4: LE CONTROLEUR ADAPTATIF A MODELES
PONDERES (MWAC)

Le probléme du contrdle des systémes non linéaires requiert souvent des outils plus
efficaces que ceux qu'offre ia théorie des systémes linéaires invariants. En effet, les
systémes non linéaires, s'ils sont représentés sous une forme linéarisée, ont alors des
propriétés changeantes en fonction des conditions d'opération et ces changements
peuvent causer de grandes diminutions de performance, voir méme l'instabilité du

systéme en boucle fermée.

Il existe plusieurs moyens de contourner ce probléme: la commande non linéaire et la
commande adaptative en sont deux exemples trés performants. Celui qui sera présenté
dans ce chapitre appartient au domaine du contréle adaptatif et porte le nom de
« contrdle adaptatif 4 modéles pondérés » ou MWAC de son acronyme anglais pour
« Model Weighting Adaptive Control ». Cette technique de contrble est présentée en
détails dans Gendron (1997).

Les mécanismes d'adaptation du MWAC comportent des paramétres affectant la facilité
et la rapidité d'adaptation de l'algorithme alors que d'autres définissent les bornes fixées
a cette adaptation. Le choix de ces bornes doit étre dicté par la connaissance du procédé
et des variations possibles de son fonctionnement. La section qui suit présente le
contrdleur et ses paramétres importants. La deuxiéme section portera sur quelques
observations faites sur le comportement du MWAC sur un systéme linéaire. Le choix
des paramétres du contrdleur fera I'objet d'une discussion dans la troisiéme section de

ce chapitre.



4.1 Le fonctionnement du MWAC

La premieére dtape dans la conception d'un algorithme MWAC consiste a choisir un
modéle simple pour représenter un procédé plus complexe. [l faut ensuite définir un
ensemble de valeurs possibles pour chaque parameétre que 'on veut adapter. Le cas
présenté par Gendron est celui d'un modele du premier ordre avec retard ou il choisit

d'adapter le gain et le retard sans adapter la constante de temps.

Le choix de ne pas adapter la constante de temps est dii en partie au fait que
pratiquement . il est facile de bien 'identifier et aussi que le gain de pertormance obtenu
par son adaptation ne le justific pas dans tous les cas. Si la situation l'exige. il est
toutefois possible de l'adapter quoique la forme du modéle préte alors a une

présentation plus complexe.

La tormulation du contrdleur étant faite dans le domaine discret. les modéles seront

donc aussi présentés en discret. Le modele choisi est du premier ordre avec retard :

-1 _ R
P(z)= 2 (4.1)

dont les parameétres sont:

K: le gain:
d : le nombre entier de périodes d'échantillonnage contenu dans le retard du procédé:

¢ : le pole en discret.

Les paramétres de gain et de retard sont ensuite remplacés par des ensembles de points

couvrant les valeurs possibles de ces parametres :
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Ki = [ Kmin, K2. K5..... Ko ] ayant L, éléments.
DJ' = [ Dimin- D-.Ds ..... Dinax ] avant L4 éléments.

La combinaison de chacun des éléments de ces ensembles permet d'obtenir Lg*L,

modéles de premier ordre avec retard :

LK (1- )z

PI](Z-‘) - 1_ (bz-1 (4-2 )

Ces modeles sont utilisés dans la boucle de contrdle adaptative composée du controleur.
du procédé (incluant les actionneurs) et d'un bloc permettant l'identification d'un

modeéle ou le calcul d'un critére d'adaptation. ( figure 4.1)

Yo u v

controleur procédé |

—Pﬁ L
N ’
FRIN 1
‘ modéles ;
— — |
|
N R T TR ,wr_-:ol"-.g |

Figure 4.1 Boucle de contrdle d'un contrdleur adaptatif par modéles pondérés
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La fleche grise et plus épaisse représente une relation plus lente que les traits noirs et
fins. Le bloc d'adaptation est appelé ici « modéles » car dans le cas du MWAC. il sert a
évaluer chaque modele donné par la combinaison des éléments discrets des ensembles
de gain et de retard. [l est alors possible de calculer une pondération pour chacun des

modéles en se basant sur I'erreur avec le procédé (erreur de prédiction).

Une fois ces pondérations établies. on obtient un modéle global du procédé qui est la

somme pondérée de chacun des modeles. Le modeéle s'écrit alors sous la forme

suivante:
Ly L -d,-!
e K(i-¢9)z ™
Pm(zil)zzzwl, ([ (b)AI ' (4'3)
1= = - 'bz
ou sous une forme plus pratique :
- L9 % - A
P.z)= - "Xz (4.4)

L L

q q
ouy = z o K ety = Z 7, est le gain en régime permanent du modéle.
} l U} 1 " j = ~
= ]:

Une tois ce modele établi. on peut concevoir le contrdleur par synthése directe. La

trajectoire en boucle termée du systéme controlé est spécifiée par :

-1 Ly

i L - 1 -1 5
R 2 ()2 (45)



ou le terme de sommation est présent pour le cas ou le modéle Pm(z') aurait des zéros

en dehors du cercle unitaire. f§ est le pole en boucle fermée.

[e contrdleur obtenu par svnthése directe est :

1-p -9z

Tz epY g, e

(4.6)

Cette technique rappelle celle utilisée pour développer le contréleur de Dahlin au
chapitre 3. En fait. dans le cas ou il n'y a qu'un seul modéle. c'est 1'équivalent d’un

controleur de Dahlin.

Le modele étant établi et le contrdleur défini. il reste a établir une régle d'adaptation des
pondérations. Pour ce faire. I'erreur de prédiction entre les modéles et le procédé est
utilisée. Puisque I'identitication se fait en temps réel. il taut aussi choisir les données a
partir desquelles calculer l'erreur. La norme euclidienne avec un tacteur d'oubli est
utilisée. l'expression générale de cette norme est :

R
a\(t=ey, =| X ik (4.7)

N

=]

ou ¢ est |'exposant de la norme euclidienne et A le tacteur d'oubli.

Le but de la loi d'adaptation est de donner la plus grande pondération au modéle dont
l'erreur est la moindre. Le calcul des pondérations est donc défini comme l'inverse

normalis€ de la mesure d'erreur oj; :
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Le terme de sommation au dénominateur sert a normaliser les pondérations.

Puisqu'on utilise l'inverse de l'erreur. il est possible. si I'erreur est nulle. d'avoir une
division par zéro. Gendron (1997) propose deux méthodes pour contourner ce
probléme. la plus simple est d'ajouter une quantité infime a chacun des dénominateurs.
la seconde a pour but de considérer comme nulle la valeur d'erreur o inférieure & un
seuil correspondant au bruit du systéme et a lui substituer une valeur minimale p qui
tienne compte du niveau de bruit du systeme. La premiere option a ¢té retenue dans ce

travail.

Enfin. Gendron propose un systéme de supervision de I'adaptation calculée a partir des
pondérations et qui permet de décider si une adaptation doit avoir lieu. Ce critere tente
en fait de juger de la qualite de l'information sur laquelle I"algorithme doit se baser pour
calculer les nouvelles valeurs des paramétres du modele.  Nous appellerons cette
variable le facteur d'applanissement des pondérations. noté W(t) et dont le calcul se fait

par :
W(t) = Y w,,(_t) , bomépar 1<W(t)< N (4.9)
ou N = Lg*L, est le nombre total de modeéles.

W(t) possede comme maximum la racine carrée du nombre de modéles: c'est le cas ol

tous les modéles sont pondérés également donc le cas ol on ne peut discerner les



meilleurs. Le minimum est donné par le cas ot un seul modeéle représente partaitement
le procédé. Une pondération de | lui est associée alors que tous les autres modeles sont
atfectés d’une pondération nulle. Dans le cas des systémes linéaires. le facteur
d'applanissement est une fonction décroissante monotone et I'évolution de W(t) conduit

a une pondération de | associée au meilleur modele s’il est dans la banque.

Pour les systémes linéaires. la régle d'adaptation est alors [a suivante: tant que le facteur
d'applanissement décroit. I'information sur laquelle est basée le calcul des pondérations
permet de mieux discriminer les modeles entre cux et donc ['évolution des parametres
est permise. Si la valeur du tacteur d'applanissement augmente. cela indique au
contraire que le signal ne contient pas d'information pertinente permettant de faire

évoluer les pondérations.

Dans le cas des systémes non linéaires. il faut modifier la régle d'adaptation. La
modification proposée par Gendron consiste a ramener artificiellement vers le haut la

valeur de W(t) pour permettre une adaptation plus facile des paramétres :

Si on dénote par W(t)ni, la valeur minimale de W(t). alors la regle de mise a jour du

critére d"adaptation devient :
Wmm(t):kleakx(t]'*'“—kleak) N (4-10)

. Want=1) s W) 2, (1)
ol X = . . ;
Wity si W()y<W

min (

) etily aadaptation.

, _ “.1'Y .
et Aok =€ T



et ot Tk est une constante de temps a déterminer par l'usager selon la vitesse de la
variation des parameétres du procédé. Plus ces changements sont rapides. plus T est

petite.

[es facteurs Ay et (1-3pq0), tous deux contenus entre 0 et |, peuvent aussi dtre vus
comme des pourcentages dont l'importance est fonction de la capacité du modéle a
reproduire le procédé réel. Plus le modele est susceptible de bien reproduire le procéde.

plus le pourcentage représenté par A est important.

Cette section visait a mettre en évidence les parameétres dont dépend I'algorithme du
MWAC. La prochaine section montre le comportement de l'algorithme dans le cas
lin€aire et pour un nombre restreint de modeles. Elle servira d'introduction a la

troisiéme section ou 'on discutera du choix des paramétres.

4.2 Contrble d'un systéme lineaire avec le MWAC

Cette section a pour but de mettre en évidence le fonctionnement du MWAC en
présentant les résultats de contrdle d'un systéme linéaire. Le contréleur est utilisé pour
controler un procédé du premier ordre avec retard. c'est-d-dire un procédé dont il peut

reproduire exactement le comportement.

Les parameétres du procédé et du controleur qui seront utilisés comme exemple sont
présentés au tableau 4.1. Le choix de ces parameétres pour une application réelle sera

motivé a la prochaine section.



Tableau 4.1 Parameétres du procédé et du contréleur

Procédé

gain K= -001
retard ©=18
constante de temps t=11.7

Contréleur

ensemble des gains candidats K= [-0.1 -0.05 -0.01 -0.005 -0.001 |

ensemble des retards candidats m= [161718192021]

constante ue temps estimée Testimee = L 1.7
pole en boucle fermée
facteur d'oubli A=

tacteur de qualité du modéle Treax = 0
norme de ['erreur

période d'échantillonnage At =1

La figure 4.2 montre. en lignes continues. les variables contrdlée et manipulée pour un
changement de consigne etfectué sur le systéme en boucle fermée avec le MWAC. A
titre de comparaison. la performance du contréleur de Dahlin correspondant (c'est-a-
dire pour un seul modéle représentant parfaitement le procédé) est montrée en traits

pointillés.
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Figurc 4.2 Systéme du premier ordre avec retard. contrilé par le MIWAC

et le controleur de Dahlin.

Les pondérations associées aux 30 modeles utilisés pour cet exemple sont présentées a
la figure 4.3. On peut y voir que le modéle correspondant au procédé est rapidement

pondéré par la valeur 1. toutes les autres pondérations évoluant vers une valeur nulle.
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évolution des pondé&ations

modde itération

Figure 4.3 Evolution des pondérations pendant un échelon sur la consigne pour

un procédé linéaire.

La figure 4.4 présente I'évolution du facteur d'applanissement pendant un échelon. La
valeur de Tk est fixée a O puisque le proceéde est linéaire et invariant dans le temps.

La variable W(t) atteint sa valeur minimale apres [20 minutes.

Les instants ou I'adaptation des parametres est possible sont indiqués par des croix sur
un axe du temps sous le graphique de W(t). Dans le cas étudié ici. l'adaptation se fait

entierement entre 117 et 120 minutes.
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Evolution de W pour un échelon
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Figure 4.4 Evolution de W(t) pour un échelon sur la consigne

On peut voir sur la figure 4.2 que la performance du contréleur adaptatif est supérieure
a celle du contréleur de Dahlin. En effet. si on considére le temps requis pour arriver a

% de la valeur en régime permanent. le MWAC est plus performant. Mais cette
comparaison ne devrait pas conduire a une conclusion générale sur la performance de
controle car il est possible d'obtenir le résultat inverse avec un autre choix de la plage
de gain. Elle sert plutot a illustrer le comportement du contréleur lors de I'adaptation

des paramétres.

La réponse moins agressive initiale du MWAC durant les premiéres 20 minutes est due
a la période d'adaptation des parametres car la commande est alors calculée en se basant
sur un gain et un retard mal identifiés. La variation de ces paramétres dans le temps est
montrée a la figure 4.5. On peut entres autres v constater I'adaptation rapide des
parametres. On note aussi que l'adaptation débute |7 minutes aprés le changement de
consigne soit une période d'échantillonnage apres le plus petit retard de la banque de
modeéles. Ce comportement s'explique facilement par le fait que le premier signal
d'erreur contenant l'information nécessaire a I'adaptation est disponible seulement aprés

ce retard.



Le méme raisonnement permet aussi d'expliquer pourquoi le gain est adapté deux
minutes aprés le retard sur la figure 4.5 : l'information sur le gain n'est disponible
qu'apres le retard réel du procédé. La valeur du gain avant identification est de -0.0332,
ce qui correspond a la moyenne de la plage de gain car les poids ont tous initialement la
méme valeur. Cela veut dire en pratique que le gain du procédé est. dans ce cas. sur-
évalué. ce qui conduit d sous-évaluer aussi le gain du contréleur. Cette sous-évaluation
explique le manque initial de performance du contrdleur et la « cassure » autour de 120
minutes sur les courbes du MWAC de la tigure 4+.2. Le retard a quant a lui une valeur
initiale de 18.5 minutes et atteint sa valeur finale de [8 minutes aprés vingt périodes
d'échantillonnages. soit une période aprés avoir comparé des retards inférieurs et

supérieurs a la valeur réelle.

evolution du retard et du gain identifiés dans le temps
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Figure 4.5 Paramétres identifiés par le MWAC



Le comportement des parametres identifiés ameéne a réfléchir sur la capacité de
I"algorithme a bien contrdler un systéme lors d’un changement important de conditions
opératoires. Si pour une raison quelconque le gain du procédé augmente de fagon
importante et brusque. les commandes seront momentanément basées sur une
estimation du gain qui est taussement basse. au moins durant les premiers instants de
I'adaptation. Il serait donc possible de déstabiliser le systéme. Fait a noter. cette
situation n’est apparue dans aucune des simulations effectuées pour ce travail. [l se
peut donc que les changements soient suffisamment lent ou alors trop peu importants

pour déstabiliser le systeme.

De plus. puisque le MWAC conduit & un seul modele et demande ainsi 4 ne placer
qu’un seul pole. ce qui tacilite grandement sa mise en forme. on doit s assurer que le
pole en boucle tfermée est choisi de telle sorte que le systéme demeure stable pour les
conditions les plus exigeantes que le systéme peut assumer. Le choix de déterminer un
modele global et de construire un seul controleur peut donc causer une perte de
performance pour des raisons de robustesse. C'est une différence majeure avec le
MMAC (Murray-Smith. 1997) qui exige de régler autant de contréleurs qu’il v a de

modéles dans la banque.

Il est bien évident que le fait de ne régler quun seul contrdleur a |'avantage énorme de
ne pas limiter le nombre de modéles pour cause de temps de réglage excessif et de
permettre des modifications faciles et rapides aux banques de modeéles. De plus.
certains domaines d application de |'approche MMAC exigent des performances de
contrdle élevées justifiant le surplus de travail et possédent des modéles bien connus
pour différentes conditions d opération par exemple le controle du vol des avions de

chasse.
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Dans le cas d'un réacteur de blanchiment. les conditions opératoires peuvent varier de
fagon graduelle sans qu’on puisse déterminer des points d’opération intermédiaires et se
baser sur eux pour partitionner le gain et le retard. Le MWAC permet de suivre

I'évolution des paramétres selon les conditions d opérations.

Comme il a été mentionné ci-dessus. le MWAC est équivalent au controleur de Dahlin
lorsqu'il ne comporte qu'un seul modele. son comportement tend aussi vers ce dernier a
mesure qu'on réduit le nombre de modéles dans la banque. [l faut mentionner de plus
que la performance attribuée ici au contrdleur de Dahlin n'est jamais atteinte en
pratique. faute d'avoir un modéle parfait. Ce contréleur est en etfet sensible aux erreurs
de modélisation (Ogunnaike. 1994). On peut donc considérer la performance du
contrdleur de Dahlin comme un indicateur approximatit de la performance que l'on peut
obtenir a I'aide du contréleur adaptatit' & modeles pondérés pour une méme constante de
temps en boucle fermée. Cette constatation peut étre utile pour choisir une valeur
initiale du pdle du systéeme controlé. 1 faut toutefois garder & I'esprit que la composante
adaptative de I'algorithme rend le controleur non linéaire. Pour cetie raison. le pdle en

boucle fermée n'est plus le seul indicateur de la performance du systéme.

Cette section avait pour but d'illustrer le fonctionnement du contrdleur adaptatit a
modeles pondérés pour une application simple. La section qui suit porte sur le choix

des parameétres du MWAC pour le controle d'un systéme a parameétres répartis.

4.3 Choix des parametres du contréleur pour le réacteur de blanchiment

Les paramétres a déterminer pour utiliser le MWAC sont rappelés au tableau 4.2. Les
méthodes évoquées pour déterminer chacun d'eux sont celles utilisées pour le cas du

réacteur décrit par le systéme d'équations aux dérivées partielles présenté au chapitre 2.



Tableau 4.2 Paramétres du MWAC
K= plage de gain
m= plage de retard
T = constante de temps estimée du procédé
¢ = exposant de la norme de l'erreur
Tieak = parameétre d'évolution du critére d'adaptation
A = facteur d'oubli
B = pole en boucle fermée

At = période d'échantillonnage

4.3.1 Les parametres du procédé

La discrétisation des plages de gain et de retard pose deux problémes : celui du choix
des bornes supérieures et inférieures et celui de la partition de chaque plage. Le choix
des bornes doit se faire essentiellement a partir des variations attendues sur le procédé
et de l'incertitude a I'égard de celles-ci. Les limites de I'équipement ol des conditions
d'opérations peuvent étre utiles pour établir les bornes qui couvriront toutes les
situations possibles. Par contre. cela peut conduire 4 un trés grand nombre de modéles

et représenter un temps de calcul important a chaque itération.

Le choix de la constante de temps et des bornes de la plage de gain et de la plage de
retard a été effectué d'abord en identifiant le procédé par un modéle du premier ordre

avec retard aux conditions nominales d'opération.
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En l'absence de bruit. on sait que la discrétisation du gain donne de meilleures
performances lorsqu'elle est plus fine. Le niveau de bruit permet d'en établir une limite
inférieure. En effet. si plusieurs modeles sont trop semblables et que le procédé bruité
peut correspondre a plus d'un modele. la discrimination entre ceux-ci ne pourra se faire
et la quantité W(t). le facteur d'applanissement. demeurera plus élevée. Or. Gendron
(1997) nous apprend que le facteur d'applanissement doit étre amené le plus pres

possible de sa valeur minimale de | pour diminuer l'effet du bruit sur ['identification.

Dans le cas du retard. Gendron (1997) propose de discrétiser la plage en fonction de la
période d'échantillonnage pour obtenir les meilleurs résultats. ce choix constituant la
discrétisation la plus fine qu'un modéele discret puisse utiliser. Des simulations pour des
discrétisations plus grossiéres de la plage de retard ont démontré une diminution
marquée des performances de contréle et d adaptation et donc la partition de la plage de

retard a été fixée comme étant la période d'échantillonnage.

Gendron a établi qu'il est possible de discriminer les modéles ayant des délais
incorrects si la partition de la plage de gain est suffisamment fine. Ceci implique aussi
que si les « vrais » parametres du procédé sont inclus dans les plages. alors ils seront
identifiés. Par contre. I'unicité de cette solution n’est pas démontrée et il est probable
qu’elle ne soit pas vérifiée. La conséquence de ceci est que plusieurs modéles linéaires
peuvent correspondre & un méme procédé non linéaire sur un intervalle de temps donné.
c’est-a-dire donner la méme erreur de prédiction spécialement si la constante de temps
est aussi adaptée. Ceci aurait pour effet de garder élevée la valeur de W(t). Dans le
méme ordre d’idée. si plusieurs modéles linéaires sont suffisamment proches du
procédé non linéaire. la valeur de W(t) est aussi maintenue élevé. Le contréleur étant
d’autant sensible au bruit que W(t) est élevé. cette situation n’est pas souhaitable et la

partition de la plage de gain devrait étre revue dans un tel cas.
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Les idées énoncées plus haut sous-entendent que I'on cherche a identifier un procédé
variant dans le temps autour de conditions nominales. On peut facilement imaginer une
situation ou le but de Il'adaptation n'est pas de suivre les variations subtiles des
parametres d'un procédé mais de s'adapter a différentes conditions d'opérations trés
différentes les unes des autres. La méthode pour obtenir les éléments discrets des
plages serait alors d'identifier les paramétres du procédé pour ces différentes conditions
opératoires. Il est alors probable d'avoir a insérer des valeurs intermédiaires pour
partitionner plus finement les gammes et obtenir de meilleurs résultats durant

["adaptation des paramétres. en accord avec Gendron. (1997).

Le tableau 4.3 présente les résultats des essais qui ont permis de déterminer les bornes
des plages de gain et de retard pour un modéle du premier ordre avec retard du réacteur
de blanchiment simulé par diftérences finies selon le modéle donné au chapitre 2. Le
systeme a été identifié pour des changements sur la lignine et le dioxyde de chlore a
I'entrée. sur le débit et sur les deux constantes cinétiques ki et Kc. Le systéme simulé

est celui décrit au tableau 2.1.

Tableau 4.3 Résultats d'identification du systéme perturbé

(%) K ) T
Nominal - -0.00900 18 8.8954
ACIO, +10 -0.00881 18 7.9592
+5 -0.00895 18 8.8919
-3 -0.00906 18 8.9126
-10 -0.00904 18 8.1724
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AL +10 -0.00938 (8 8.9518
+5 ~0.00921 8 8.9722
35 -0.00877 I8 89290
-10 -0.00851 I8 9.2019
Av +20 -0.00885 E 6.633
+10 -0.00894 13 8.0048
5 -0.00897 17 83638
5 -0.00905 19 9.644
-10 20.00011 30 10.583
30 20.00922 RE 12347
30 -0.00943 26 16.003
AKc 20 -0.00795 8 8.9745
10 20.00846 18 8.8072
10 -0.00936 E 92422
20 -0.0101 I8 9.1486
AK, +20 20.00100 I8 9.1291
+10 -0.00956 18 9.2209
10 -0.00837 13 89219
20 0.00765 13 9.0201

On s'apercoit entre autres que le retard ne varie qu'en fonction du debit (le coetficient
de dispersion est considéré constant ici). c'est en effet le seul parametre d'écoulement du

systéme qui a varié ici.

Le gain est par contre affecté par toutes les perturbations introduites. L'influence du

débit s'explique tacilement par la variation du temps de résidence dans le réacteur. Un
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débit plus faible implique un temps de résidence plus long et donc une réaction plus
complete. d'ou augmentation du gain. Cela signifie aussi que. aux conditions normales
d’opération. la réaction n'est pas compléte a la sortie du réacteur, ce qui est nécessaire

pour empécher la réversion de la couleur.

L'augmentation de la lignine a l'entrée favorise aussi l'augmentation du gain. Cela
s'explique par le fait que le taux de consommation de la lignine et du ClO- suivent une
cinétique au cube par rapport a la lignine mais que la constante cinétique de [a lignine
est plus élevée. La consommation de la lignine est donc favorisée. Rappelons que le
gain est donné par le ratio de la lignine consommée sur le dioxyde de chlore ajouté. Ce
comportement est conforme avec les observations rapportées par Dence (1996) et
Grace(1989) selon lesquelles la lignine est d'autant plus ditficile a enlever qu'elle est en

petite quantité dans le systéme.

De la méme fagon. on peut expliquer la baisse du gain lorsqu'on ajoute du dioxyde de
chlore. Pour une méme quantité de lignine a I'entrée et un méme temps de résidence. le
surplus de lignine consommée sera moins important 4 cause de la faible vitesse de

réaction en tin de réacteur représentée par la cinétique au cube.

L'augmentation du gain pour une diminution de la constante cinétique du ClO», kc
s'explique par la plus taible quantité de dioxyde de chlore consommé conséquente a une
diminution de sa constante cinétique. Le méme raisonnement explique I'augmentation

du gain en réponse a 'augmentation de la constante cinétique de la lignine k; .

On note aussi que la constante de temps du procédé t est affectée par un changement de
débit. Puisque le changement de débit est connu. il est possible de moduler ce

parameétre en fonction du débit. On peut aussi choisir d'ignorer cette variation de la
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constante de temps et laisser une combinaison de modéles représenter le systéme

sachant gu'il v a une erreur sur l'estimation de ce parameétre. c'est le cas pour ce travail.
q 3

Les données du tableau 4.3 ont permis de montrer I'ampleur de 'effet des perturbations
sur le systéme tel que représenté par un modéle de premier ordre avec retard. En se
servant des conclusions tirées sur l'effet de la variation des paramétres du systéme a
parametres répartis et en posant 'amplitude maximale de ces variations comme celles
mentionnées au tableau précédent. on peut déterminer les bornes des plages de gain et

de délais. Les bornes des plages de gain et de retard sont montrées au tableau 4.4.

Tableau 4.4 Bornes des plages de gain et de retard

Gain -0.006...-0.013
Retard 15...26
Constante de temps 9

Tout en conservant les mémes bornes. 4 diserétisations ditférentes de la plage de gain
ont été testées pour fin de comparaison. Ces tests ont porté sur le controle des
perturbations sur la lignine durant [100 minutes. Tous les autres parameétres de

simulation ont été gardés constants. Les 4 plages testées sont rapportées au tableau 4.3.

Tableau 4.5 Plages de gain et de retard

Trés fine -0.006 -0.007 -0.008 —0.0084 -0.0085 -0.0086 -0.0087 —-0.0088 -
0.0089 -0.009 -0.0091 -0.0092 —0.0093 -0.0094 -0.0095 -0.0096 —
0.01 -0.011 -0.012-0.013

Fine -0.006 —-0.007 —-0.008 -0.0084 -0.0086 —0.0088 —0.009 -0.0092 —
0.0094 -0.0096 -0.01 -0.011 -0.012-0.013
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Normale -0.006 -0.007 -0.008 -0.009 -0.01 —=0.011 -0.012 -0.013
Grossiére -0.006 -0.008 -0.01 -0.012 -0.013
Plage de 151617181920212223242526
retard
1 1

Les ditférences majeures entre ces quatre discrétisations sont le nombre de modeles
impliqués et la discrétisation de la portion -0.0084 a -0.0096 de la plage. 1a ou la

majorité des variations sont observées.

Pour le plage dite « trés fine ». la discrétisation correspond a des variations d’environ
2.5% des conditions d’opération. Elles sont d’environ 3% pour ce qui est de la plage
« fine » . Les plages « normales » et « grossiéres » sont des discrétisations avec
intervalle fixe respectif de 0.001 et 0.002 qui n'ont pas de correspondance avec une

quelconque perturbation attendue sur le systéme.

Les résultats de simulation pour ces quatre plages de gain sont présentés a la tigure 4.6
pour les perturbations sur la lignine montrées a la figure 4.7. On peut voir sur la figure
4.6 que I'amplitude des variations reste a toute fin pratique inchangée peu importe la

plage.



Résultats de simulations pour 4 plages de gain
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Figure 4.7 Perturbations sur la lignine a I'entrée



On remarque ausst que la simulation de la plage « grossiére » comme celle de la plage
« trés fine » montrent une légére perte de performance sur la convergence vers la

consigne et sur les dépassements qui suivent.

Les simulations pour les plages « fine» et « normale» montrent les meilleures
résultats. d’ailleurs sensiblement les mémes. Les deux courbes ne sont distinctes
qu’aux environs de 100. 275, 450 et 630 minutes. Ce résultat montre qu’il existe une
discrétisation qui maximise les performances de contréle. Dans ce cas. il s’agit de la
plage de gain dite « normale » et sa partition ne refléte pas les variations attendues sur

le systéme mais couvrent uniformément les valeurs possibles des gains.

L évolution des gains estimés pour les quatre plages est montrée a la tigure 4.8. ainsi

que les retards estimés associés a la figure 4.9.
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Figure 4.8 Evolution des gains identifiés pour les quatre plages
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Figure 4.9 Evolution des retards identifiés pour les quatre plages

On remarque d abord des changements radicaux lors des changements de conditions
opératoires. De plus. 'amplitude des variations des gains est trés différente selon
chaque plage. Ainsi. la discrétisation trés fine présente des variations de faible
amplitude qui augmentent pour les cas « fine » et « normale ». Curieusement. ces
amplitudes sont réduites dans le cas de la simulation avec la plage « grossiére ». Ceci
semble indiquer qu’il est possible d avoir une bonne pertormance de contréle méme si
les paramétres identifiés démontrent des variations d'amplitude importante mais de

courte durée.

Enfin. on peut voir que ['adaptation des parametres se fait pratiquement sur les mémes

périodes. Durant ces instants. les valeurs du gain et du retard passent par un maximum



avant de tendre vers les valeurs finalement identifiées, qu'on reconnait aux plateaux

d’environ 50 minutes aprés chaque changement de conditions d opérations.

Le retard identifié est aussi affecté mais dans une moindre mesure car les parameétres
identifiés tendent rapidement vers une zone dont 'amplitude est de moins d'une minute

alors que la période d’échantillonnage est d une minute.

Tant de similitudes portent a croire que les deux plages de gain utilisées ne sont en fait
pas significativement différentes. Dans ce cas. il est inutile d utiliser la discrétisation
plus fine car clle nécessite plus de calculs. La plage de gain utilisée pour le cas

« normal » sera donc celle utilisée pour les simulations a venir.

Les parametres suivants sont présentés dans |'ordre ol ils ont été sélectionnés lors de
leur recherche. La premiére étape a été de stabiliser le systéme en utilisant un
controleur de Dahlin autour du point d’opération. La constante de temps en boucle
fermée a été choisie de maniére a stabiliser le systéme sans dépassement pour des
changements de consigne et des perturbations de 5 % sur la lignine. La période
d'échantillonnage a été choisie auparavant pour étre suffisamment plus petite que la
plus petite constante de temps du procédé. La constante de temps du procédé retenu

étant de 9 minutes. Une période, d'échantillonnage de 1 minute a été choisie.

4. 3.2 Le facteur d'oubli

Le facteur d'oubli a pour but. comme son nom l'indique. d'oublier la contribution
d'événements passés pour calculer la norme de l'erreur pour accorder une plus grande
importance 4 la situation présente. Landau (1998) rapporte que les valeurs habituelles

du facteur d'oubli sont généralement comprises entre 0.9 et | et qu'un facteur d'oubli
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trop taible peut causer des instabilités pour des algorithmes de moindre carré récursif.

Ce facteur permet de mesurer la norme de |'erreur sur un intervalle temporel d intérét.

Plus le facteur d'oubli est taible. plus le nombre d'éléments ayant un poids significatif
dans le calcul de ia norme de l'erreur est faible. En pratique. une diminution du facteur
d'oubli a comme eftet d'accorder une pondération plus grande aux derniers éléments de
la réponse du procédé et de favoriser les modéles linéaires dont l'erreur de prédiction est
la plus taible dans cette « tenétre d'observation ». On assiste alors a I'identification des
paramétres pour une région donnée des conditions d'opération. et cette région doit étre
nécessairement plus petite que celle couverte par la réponse a l'échelon ou la

perturbation atfectant le procédé.

Trois valeurs de tacteur d'oubli ont été utilisées pour fin de comparaison. le but ultime
étant de trouver une fenétre d'observation acceptable. Les conditions de simulation
ainsi que la valeur du critére d'erreur quadratique intégrale sont présentées en annexe A.
Les résultats de simulations seront présentés aprés les discussions sur I'exposant de la

norme de l'erreur et la parameétre Tieqy.

4.3.3 L'exposant de la norme de l'erreur

Le choix de l'exposant de la norme de l'erreur permet de discriminer avec plus ou moins
de rapidité le ou les modéles adéquats. Porté i sa limite on obtient la norme infinie qui
conduit a la sélection du meilleur modéle a chaque itération. Les facteurs qui
empéchent d'augmenter la valeur de I'exposant sont I'amplitude du bruit de mesure et
les disparités entre le modéle du premier ordre avec retard et ie procédé réel. En
["absence de bruit. plus I'exposant de la norme est élevé. meilleure est la discrimination
entre les modeles. En présence de bruit. ou encore lorsque le modele de premier ordre

n'est pas suffisamment semblable au comportement du procédé, un exposant trop élevé
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peut mener a la sélection temporaire d'un modéle inadéquat. L'influence de I'exposant
de la norme de 'erreur sera montrée par simulation. en conjonction avec le facteur

d’oubli et le paramétre Ty.qx un peu plus loin.

4.3.4 Le paramétre Tiea

e paramétre T, est présenté par Gendron (1997) comme une constante de temps a
ajuster en fonction de la vitesse de changement de la dynamique du procédé. Ainsi plus
la dynamique du procédé varie lentement. plus T doit étre grand de fagon a ce que

l'adaptation des parameétres se tasse plus lentement.

Comme ce parametre Ty apparait toujours a l'intérieur d'une exponentielle. il est aussi
possible de le considérer comme une tagon d'assigner un pourcentage de confiance au
modele utilisé. De cette tagon. au licu de décider de I'amplitude de Ti.k. on peut aussi
bien tixer la valeur de L, entre 0 et 1. Plus le procédé se comporte comme le modéle
du premier ordre avec retard. plus on peut accorder d'importance au terme Ay dans

I'équation (4.10).

Pour déterminer ce parameétre. des simulations ont été effectuées pour plusieurs valeurs
de facteur d’oubli et d’exposant de la norme de l'erreur. Le critére utilisé pour
sélectionner la meilleure valeur est encore une fois ['erreur quadratique intégrale. De
plus. le dépassement maximal admissible pour une perturbation de 10% sur la lignine
est fixée a 5% de I'amplitude initiale de cette perturbation. Les figure 4.10 a figure
4.12 montrent la valeur de l'erreur intégrale pour des simulations ou le systéeme est

perturbé par des changements sur la concentration de lignine a ['entrée du réacteur.
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Les conditions de simulations ainsi que les résultats sous forme de tableau sont
présentés en annexe A. La valeur du facteur doubli est fixée pour chaque figure. elle

est de 0.95 pour la figure 4.10. de 0.9 pour la figure 4.11 et de 0.85 pour la figure 4.12.

Pour chaque figure. le parametre Lj.q (et non Ty et "exposant de 1a norme de I'erreur
sont représentés sur le plan horizontal. L’axe vertical représente la valeur de erreur
quadratique intégrale associée a la simulation. L'erreur y est représentée par une
surface pour mettre en évidence une valeur minimale si elle existe. Tous les autres

parameétres sont maintenus constants.

facteur d’'outli = 0.95

156 |
155
154

153

itse

LFak

exposant

Figure 4.10 Errcur intégrale pour lambda = 0.95
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Sur cette figure. les valeurs minimales de I'erreur correspondent pour toutes les valeurs
de l'exposant de la norme de l'erreur. au méme paramétre L. qui est de 0.98. Cela
suggére que le minimum serait obtenu en accordant encore plus d’importance au
modéle linéaire et donc que e modéle lindaire est trés proche du modéle non linéaire.
Supposant que ce n'est pas le cas. une autre séric de simulations a été eftectuée pour
une valeur différente du facteur d’oubli : 0.9 i.e. pour laquelle ['erreur est calculée en
accordant moins d’importance aux valeurs plus anciennes ou encore que la ftenétre
d’observation du procéde est réduite. Le but de cette nouvelle série de simulations est
de trouver des conditions (exposant. facteur doubli. Liq). si elles existent. pour
lesquelles une valeur minimale de ['erreur intégrale peut étre identitide. Le tiugre 4.11

montre le résultat de ces simulations.

facteur d'oubli = 0.9
1.57

1.56

1.55
1.54
1.53

1.52

nse

1.51

1.5

1.49

1.48

exposant 2"\

1
0.65 0.7 0.75 08 0.85 09 0.95

Leak

Figure 4.11 Erreur intégrale pour lambda =0.9
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Sur cette figure. les minimums associ€s a chaque exposant sont indiqués sur la surface
d’erreur par un triangle. Les minimums ont aussi été reproduits. avec une légére
translation au dessus de la surface pour permettre de voir les positions respectives des
minimums. On constate donc que pour ces conditions. il existe un minimum du critére
de performance. le minimum global est marqué d"un astérisque. II correspond a Teqy =

0.86 et exposant = 6.

Entin. une autre série de simulations avec un facteur d oubli de 0.85 a été effectuée. La

fiugre 4.12 en monitre les résultats.

facteur d'oubli = 0.85

1.65 —

1.55 —

itse

1.5

1.45

1.4;

exposant

Figure 4.12 Erreur intégrale pour lambda = 0.85



81

Sur ce graphique, on peut apercevoir que le minimum est atteint a I’exposant 4 mais
qu’il est encore en décroissance pour une valeur de Lix de 0.70. Par contre, les
simulations faites a partir de ces parameétres montrent souvent des dépassements
inacceptables et la recherche d’un minimum pour ce facteur d oubli n’est pas poussée
plus loin. Par contre. il faut noter que exposant 4 donne les meilleurs résultats tout ca

ayant une faible valeur de Lj.q.

L analyse des trois derniéres figures révele des movens de rejeter les plus mauvaises
combinaisons de paramétres (facteur d’oubli. exposant et Li.). Rappelons d'abord.
I'erreur intégrale est utilisée pour comparer entre elles les combinaisons acceptables

tandis que le critére sur le dépassement permet de rejeter celles qui ne le sont pas.

Une premiere constatation permet de rejeter les combinaisons avant un facteur d”oubli
trop élevé. On sait que le facteur d'oubli permet d'observer le procédé sur un intervaile
plus ou moins long. Si cet intervalle est trop long. aucun modéle linéaire ne sera
capable de reproduire sutfisamment bien le procédé et le modéle sélectionné sera le
moins mauvais. ¢ est-d-dire un modéle variant peu mais avec ['erreur moyenne la plus
faible. Cela permet a ["optimum de correspondre a une valeur de L pres de | qui

n’est pas consistante avec un systéme non linéaire.

Le parametre A a donc un effet considérable sur le modéle retenu car il a la propriété de
pondérer l'erreur. La figure 4.13 montre la réponse a un échelon de 10% du Cl10, du
procédé non linéaire et deux réponses du premier ordre avec retard de 16 et 18 minutes.
Il est évident que dans la premiére partie de la réponse. jusqu'a 27 minutes. le modéle
avec retard de |8 minutes ressemble plus au procédé alors que le modéle avec retard de
16 minutes semble plus indiqué pour le reste de la réponse. Etant donné la forme de la

réponse du réacteur. un facteur d'oubli trop faible aura tendance a sous estimer le retard

du procédé.
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Figure 4.13 Comparaison de la réponse du procédé a deux modéles linéaires

En observant le retard estimé pendant un changement de consigne. il est possible de
choisir A de fagon a ce que le retard estimé soit situé dans la région voulue. La valeur
de A = 0.9 donne le retard estimé présenté a la figure 4.14 pour des changements de
consigne de £10% et +20% sur la lignine a la sortie. Comme on peut le constater. &

chaque changement de consigne correspond une région o le retard est évalué a 18

suivie d'une région ou il est estimé a 16.
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Figure 4.14 Retard estimé pour A =0.9

Le paramétre L« procure une capacité d'évolution au modele linéuire. Plus cette
quantité est taible. plus le pourcentage attecté a X(t) dans I'équation ( 4.10 ) est taible et
donc plus W(t) est ramené vers sa valeur initiale. permettant ainsi une adaptation plus
facile. Pour A = 0.9 et A = 0.85. la plupart des valeurs les plus faibles de l'erreur
quadratique sont atteintes pour une faible valeur de Li,. Aussi I'exposant 4 semble le
plus indiqué pour ces deux valeurs du facteur d'oubli car pour de faibles valeurs de
Lieak. c'est a l'exposant 4 que les minimums d'erreur sont atteints. Une valeur de 0.74
sera donc utilisée pour les simulations. ce qui représente une constante de temps de 3.3

ou encore que l'on accorde un taux de confiance limité au modéle linéaire. L'exposant

sera fixé a 4.

Pour résumer. le choix des trois paramétres a |'étude dans cette section: le facteur

d’oubli. I'exposant de la norme de I"erreur et L. est arrété aux valeurs suivantes :
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Tableau 4.6 Paramétres retenus

facteur d oubl = 0.9
exposant = 4
L leak = U . 74

Le but de ces trois séries de simulations était de rechercher des conditions pour
lesquelles un critére de performance est minimisé. Les plages de gain et de retard ainsi
que le pole en boucle termée sont restés inchangés durant ces simulations. Les résultats
présentés ici ne sont valides que pour ces conditions. De plus. [effet du bruit n'a pas
¢té pris en compte dans le choix de exposant. ce choix devra étre révisé en fonction du
niveau de bruit du procédé. Pour continuer ce travail. les conditions mentionnées au
tableau 4.6 qui visent & minimiser les critéres de performance utilisés ici sont jugées
suffisamment prés des conditions idéales. Ces valeurs seront utilisées pour les
simulations présentées au chapitre suivant. Dans ce chapitre. les résultats de stmulation
pour diftérentes contigurations de controle seront présentés dans le but de contréler le
réacteur de blanchiment pour diverses perturbations et des changements de consigne sur

[a lignine a la sortic du réacteur.
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CHAPITRE 5: RESULTATS DE SIMULATION

Ce chapitre présente les résultats de simulations du réacteur de blanchiment contrdlé
par différentes techniques et pour trois arrangements de sondes. Les conditions
d'opération sont d'abord énoncées puis les résultats de simulation sont présentés pour
des tiches d'atteinte de consigne et de rejet de perturbation. Les résultats de l'approche
ne comportant qu'une seule sonde située a la sortie sont d'abord présentés, suivis des

résultats des approches comportant deux sondes.

Pour chaque simulation, le procédé est initialement en régime permanent correspondant

aux profils de concentrations montrés a la figure 2.8 du chapitre 2

Les valeurs des différent paramétres du procédé correspondant a ce régime opératoire
sont rapportées au tableau 2.1. Les conditions de sortie du réacteur sont ausst
indiquées. Pour toutes les simulations, la variable manipulée est la concentration de
ClO; a I'entrée du réacteur et la variable controlée est la lignine en sortie. Rappelons
qu'il serait possible d'utiliser le débit de pate pour contréler le systéme mais que cette

variable est en pratique toujours réservée aux besoins de la production.

Le tableau suivant montre les paramétres de réglage des différents contrdleurs dont les
résultats de controle sont montrés ici. Ces paramétres ont été choisis pour donner les
meilleures performances pour le rejet des perturbations sur la lignine. Bien entendu ces

paramétres demeurent inchangés pour toutes les simulations.
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Tableau 5.1 Parameétres de réglage des contréleurs

contréleur parametre valeur
MWAC l
Dahlin i B pole en boucle fermée|  0.96
retard 18
DMC p horizon de prédiction 100
n horizon de commande 40
k* facteur de suppression de la commande | 0.0002

parameétre de la commande modifiée| [0 000

compensated Ti pole de la boucle interne|  0.893

brightness T. pole de la boucle externe|  0.92
K, gain de la boucle interne -10
Ke gain de la boucle externe -3

La position et la disponibilité¢ des sondes étant une part importante du probléme de
controle du réacteur de blanchiment. les résultats de simulation seront présentés selon
leurs disponibilités. La prochaine section montre les résultats de simulation pour le cas
ou une seule sonde est disponible en position s3 sur la figure 5.1. La section 3.2
présente ensuite les résultats de simulation impliquant la présence de deux sondes

situées pres de 'entrée. équivalentes aux positions sl et s2.
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Figure 5.1 Position des sondes le long du réacteur.

5.1 Cas pour une sonde située a la sortie

Cette section présente les résultats de contrdle du réacteur de blanchiment pour le cas
ou une seule sonde située en sortie est disponible. Les résultats de controle du systéme
pour des changements de consigne sont d'abord présentés suivis des résultats de

controle pour les rejets de perturbations.

5.1.1 Atteinte de consigne

Le MWAC a ¢été utilisé pour controler le réacteur de blanchiment dans une
configuration ou la concentration de lignine et de CIO- sont analvsés & la sortie du
réacteur seulement. La vanable manipulée est le ClO; ajouté a I'entrée. La ligure 3.2
présente les résultats de simulation pour des changement de consigne d'amplitudes et de
signes différents. On y voit les courbes de la lignine en sortie. du dioxyde de chlore a

I"entrée et du dioxyde de chlore en sortie notée.
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Figure 5.2 Systéme contrilé par le MWAC, changements de consignes

La figure 5.2 montre [a lignine qui subit des changements de consigne positifs et
négatits de 10% et 20%. On observe des dépassements maximums de l'ordre de 3%
(relatif a 'amplitude du changement de consigne) pour les changements de consigne de
10% et des dépassements maximums de 10% pour les changements de consigne de
20%. Ces dépassements maximums surviennent toujours lorsque la concentration de
lignine augmente. situation qui correspond a une augmentation du gain du procédé. Le
gain estimeé est alors mementanément trop faible et l'action de contréle trop importante.
Apres quelques itérations. le systéme est mieux identifié et les oscillations sont

rapidement atténuées.

Le contréleur a été réglé pour rejeter les perturbations sur la concentration de lignine
car c'est la source majeure des perturbations attendues et donc la tiche la plus

importante. Les changements de consigne ne sont pas une opération trés courante
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puisque la consigne est en fait le minimum de lignine en sortie et ne devrait jamais
changer. Par contre. il peut étre utile d'observer la performance du contréleur adaptatif
pour ce type d'opération. [l est intéressant de constater que les réglages obtenus pour le
rejet de perturbation permettent aussi le changement de consigne sans trop

d'oscillations.

La figure 3.3 montre I'évolution du gain et du retard identifiés lors des changements de
consigne. On peut v voir qu'apreés chaque changement de consigne. les deux paramétres
identifiés subissent une variation brusque d'une amplitude élevée mais de trés courte
durée. Ces variations surviennent aprés une période de retard. car il est bien sur
impossible d'observer les changements au procéde avant cette période. Les paramétres

identifiés tendent alors vers des valeurs stables.

On note sur la figure 5.3 que chaque augmentation de concentration de lignine est
suivie d'une augmentation du gain estimé. ce qui est attendu de ce systéme tel que
mentionné au chapitre 2. Le retard estimé varie entre 16 et |8 minutes mais ces
variations sont dues au processus d'adaptation et ne reflétent pas les changement du

procédé. Le retard estime tend en etfet toujours vers la méme valeur de 16 minutes.
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Figure 5.3 Evolution du gain et du retard

La figure 5.4 montre les pondérations associées a cinq ¢léments de la plage de retard.
On peut v voir que le retard recevant la plus grande pondération est 15. Les autres
retards candidats recoivent des pondérations beaucoup plus petites mais le retard estimé
par la somme pondérée des retards candidats est de 16. Cette valeur est plus faible que
celle obtenue par moindres carrés sur des échelons du méme ordre. la régression par
moindres carrés donne en effet une valeur du retard de 18 et un gain sensiblement le

meme.

Si le retard estimé est sous-évalué. comme il apparait ici. cela peut entrainer des
oscillations dans Ia réponse. voir méme déstabiliser le systétme. On peut voir par contre
sur la figure 5.3 qu'aprés chaque changement de consigne. le retard estimé passe
toujours par |8 minutes avant de baisser vers la valeur 16. La période durant laquelle le
retard est estimé a 18 minutes correspond au moment ou le procédé est le plus perturbé
donc le moment ot il est possible d'obtenir le plus d'information sur sa dynamique. Les

valeurs finales des paramétres correspondent & un gain surévalué et un retard sous-
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évalué car ce sont ces parameétres qui minimisent I'erreur de prédiction sur ['intervalle

observé.
pondérations associées aux retards candidats
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Figure 5.4 Pondération associée aux retards candidats

La figure 5.5 montre le résultat de simulations pour ditférents contréleurs. On y
retrouve le MWAC. le controleur de Dahlin ainsi que le contréleur par matrice

dvnamique.
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Figure 5.5 Différentes approches de controle pour des changements de consigne

On peut voir que fe MWAC et le contrdleur de Dahlin ont des résultats proches I'un de
lautre. Les poles respectifs de ces deux controleurs sont de 0.96 pour le MWAC et de
0.9 pour le contrdleur de Dahlin. ce qui équivaut a des constantes de temps de 24.5 et
de 9.5 minutes en continue. L'adaptation des paramétres de gain et de retard permet
d'augmenter la pertormance du controleur en terme d'oscillations et de temps de montee
mais rend l'appréciation du pdle en boucle fermé plus difficile. Le controleur a en eftet

un comportement non linéaire qui n'est pas entierement détini par le pole.

Le contrdleur prédictif par matrice dvnamique (DMC) quant a lui procure une atteinte
plus rapide de la consigne. Plusieurs facteurs peuvent expliquer cette meilleure
performance: la prédiction. le modéle utilisé ou encore la structure du controleur. Les
deux contrdleurs utilisent en effet un modéle du procédé qui tient compte du retard dans

le calcul de la commande mais celle générée par le contrleur par matrice dynamique



est aussi affectée par une prédiction du comportement du procédé. De plus le modeéle
du procédé utilisé par la méthode DMC est la courbe de réponse a I'échelon du procédé
alors que le modele utilisé par le MWAC est de premier ordre avec délais. [l apparait
clairement que le modele utilisé par la méthode DMC est meilleur pour une région
d'opération donnée mais dans le cas de non linéarités importantes cet avantage devrait
¢tre insuftisant pour obtenir de bonnes performances de contrdle en présence de
variations importantes des parameétres du procédé. Une explication possible est que les
non lindarités du procédé ne soilent pas assez importantes pour que l'approche

adaptative soit supérieure a l'approche prédictive.

On peut voir sur la tigure 3.6 les différences entre deux modeles du premier ordre avec
retard utilisés par le MWAC et la réponse a I'échelon utilisée par la méthode DMC. Le
modéle obtenu par la réponse a I'échelon est nettement diftérent entre 135 et 20 minutes
car la réponse de premier ordre passe obligatoirement par une pente non nulle alors que
ce n'est pas le cas pour les modeles non linéaires ou d'ordre supérieurs. Enfin. on peut
aisément constater que selon la portion étudiée de la courbe. I'un ou 'autre des modéles
de premier ordre avec retard représente mieux le procédé. Ceci explique le retard

estimeé montré a la figure 3.3 étant donné le choix de Tieq et du tacteur d'oubli.
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Figure 5.6 Réponse du procédé et de modéles linéaires.

L'hypothese qu'un meilleur modéle du procédé est une cause majeure de la performance
du controleur DMC est renforcée par le peu de performance obtenue par cette approche
avec l'utilisation d'un modele de premier ordre avee retard pour construire la mairice
dynamique (résultats non présentés). Meéme avec l'adaptation des paramétres du
modele. les performances demeurent inféricures a celles montrées a la tigure 5.5 pour la

méthode DMC classique.

Enfin. la structure des contréleurs peuvent étre mises en cause. Le MWAC est une
somme pondérée de contréleurs de Dahlin et ce dernier consiste  annuler le procédé en
un moment donné en utilisant son inverse et & torcer une dynamique en boucle fermée.
Cette stratégie fonctionne bien sculement lorsque e modéle représente tidélement le
procédé. Le contrdleur par matrice dyvnamique consiste quant a lui @ minimiser un

critéere d'erreur quadratique sur un horizon de prédiction.

Bien que les deux contrdleurs puissent étre équivalents sous certaines conditions. il est
possible que la minimisation de l'erreur par la matrice dynamique soit une stratégie
supérieure a celle utilisée par le contrdleur de Dahlin. [l faut toutefois observer le
comportement des deux controleurs en rejet de perturbation avant de conclure. La
section suivante porte sur les résultats de simulation pour des tiches de rejet de

perturbation dont la principale est la lignine.
5.1.2 Rejet de perturbation
Les perturbations attendues sur le svstéme ont été mises en évidence au chapitre 2. Les

sources de ces perturbations sont au nombre de quatre : la concentration de lignine. le

deébit de pate et les constantes cinétiques k et k.. Les résultats de contréle du réacteur



de blanchiment sont présentés pour chacune de ces perturbations et ces résultats sont
ensuite comparés avec d'autres techniques de contréle. La lignine étant la premiére
source de perturbations attendue. le controleur a été réglé pour rejeter ce type de

perturbation.

Perturbations sur la lignine

Les perturbations sur la concentration de la lignine entrant dans le réacteur est le
principal probléme de controle du procédé de blanchiment. En ctfet. la matiére
premiere. le bois. comporte de grandes variations de contenu en lignine selon les
saisons et les essences. Le contrdleur adaptatit doit pouvoir assurer une concentration
constante du contenu en lignine a la sortie du réacteur malgré ces perturbations

importantes.

Les perturbations ¢tudiées ici sont de type échelon. clles sont done subites et de grande
amplitude en comparaison des perturbations réelles auxquelles le systéme est soumis.
Par contre. I'adaptation des parametres est plus facile pour c¢e genre de perturbation

-

étant donné l'absence de bruit sur les mesures de lignine et de ClOa.

La figure 5.7 montre les concentrations de lignine et de ClO, en sortie du réacteur pour
des changements de concentration de lignine a l'entrée. Les changements de lignine de
£10% et de +20% ainsi que la commande associée pour le contréleur adaptatif a

modéeles pondérés sont montrés a la figure 5.8.



96

1.3

... 1.2
lignine
sortie 1 1

1f - V.V

100 200 300 400 500 600 700 800 900 10001100

22 E— ' - T ; T y ; '
20
Clo, 18
sortie 15
14
12

T

-

100 200 300 400 500 600 700 800 900 10001100
temps

Figure 5.7 Sortie du réacteur pour des perturbations sur la lignine

Le contrdleur arrive a rejeter les perturbations en 70 minutes pour les déviations les
plus importantes. Ce laps de temps inclue un retard d'environ 18 minutes apres lequel
tes etfets de la perturbations sont ressenties a la sortie du réacteur et le méme retard
pour que les changements sur la variable manipulée ne soient ressentis a la sortie. Ce
retard d'environ 36 minutes correspond a l'amplitude maximale des déviations de la
variable contrélée. La vartable manipulée est ensuite ramenée a 3 % de la consigne en

30 a 35 minutes. soit entre 3 et 4 constantes de temps.

La variable manipulée montrée a la figure 5.8 ne subit pas de variations brusques et de
grande amplitude. De plus. la commande atteint des plateaux sans grands
dépassements. ce qui exclue l'utilisation de quantités excessive de produit de
blanchiment qui détériore rapidement la cellulose. La concentration de lignine a

l'entrée. la perturbation au systeme. est aussi montrée sur cette figure.
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variations de la perturbation et de la commande
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Figure 5.8 Profils de commande et de perturbation sur la lignine

La figure 5.9 montre les résultats de simulation pour différents algorithmes de contrdle.
On remarque d'abord la similitude des courbes données par le MWAC et le controleur
de Dahlin. Dans les deux cas. les perturbations atteignent un maximum aprés deux
périodes de retard et sont ensuite ramenées vers la consigne avec une meilleure
performance pour le MWAC. Pour les perturbations de 10% sur la lignine, le MWAC
permet de s'approcher a 1% de la consigne entre 6 et 20 minutes avant le contrdleur de

Dahlin alors que ce temps est de 25 a 32 minutes dans le cas des déviations de +20%.

Le controleur par matrice dynamique montre des résultats trés rapides pour toutes les
perturbations sur la concentration de lignine mais montre un début d'oscillation méme
pour de faibles perturbations. Pour les variations de 10% de la concentration de lignine,

le DMC arrive a ramener la variable controlée a la consigne huit minutes avant le
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MWAC alors que pour les perturbations de 20%. le MWAC est plus performant de 17

minutes en movenne.
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Figure 5.9 Différentes approches de controle pour des perturbations sur la lignine

“Cétte section montrait la performance de contréle obtenue par le MWAC et deux autres

controleurs pour des perturbations sur la concentration de lignine a I'entrée du réacteur.

La section suivante montre les résultats de simulation pour des perturbations sur débit.

Perturbations sur le débit

La fgure 5.10 montre les résultats de simulation en boucle fermée pour le contrdle suite
a des perturbations sur le débit. Les courbes de concentration de lignine et de ClO; a la
sortie du réacteur y sont montrées. La commande et les perturbations sont présentées a

la figure 5.11. Les amplitudes des variations sont faibles en comparaison des
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perturbations sur la lignine et sur les constantes cinétiques. Les courbes sont donc

présentées avec des axes différents des autres graphiques de résultat.

L'intluence majeure d'un changement de débit est la modification du temps de séjour
dans le réacteur. Pour le modele de premier ordre avec retard, cela implique une
modification du retard. Si le réacteur est opéré prés de son débit maximum comme on
peut le supposer. les changements de débit importants seront des diminutions dictées
par les besoins de la production. Si le débit baisse. le temps de séjour (le retard)
augmente et il en résulte une plus grande consommation de lignine pour une méme
quantité de ClO. ajoutée a l'entrée. Du point de vue du contréle. cela signifie que le

retard sera sous estimé. ce qui dégrade la commande.

Par contre. les profils de concentration a la figure 2.8 du chapitre 2 montrent bien que la
majeure partie de la réaction a lieu prés de l'entrée du réacteur et que les variations de
concentration sont faibles prés de la sortie. cela implique que le gain est faible dans
cette partie du réacteur. Les variations du temps de séjour causées par les changements
de débit auront donc un effet limité sur la concentration finale de la lignine. ce qui

explique le taible changement de concentration de CIO» a I'entrée.
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Figure 5.10 Sortie du réacteur pour des perturbations sur le débit

Aussi. le débit est une variable dont l'effet est directement présent sur tout le réacteur.
c'est-a-dire que la perturbation associée a une variation du débit ne comporte pas de
retard. Ceci a pour conséquence pratique qu'il est possible de détecter cette variation
deux fois plus rapidement qu'une perturbation sur la lignine. comme le montre la courbe
de la commande sur la figure 3.11 ou l'on voit apparaitre des variations dans la

commande immediatement apres chaque perturbation.
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Figure 5.11 Profils de commande et de perturbation sur le débit

La figure 5.12 montre les résultats de controle pour diftérentes approches de controle.
Les perturbations sont les méme que celles montrées a la figure 3.11. On peut v voir
que le MWAC donne. en général. de meilleurs résultats que le controleur de Dahlin
sauf aux environs de t = 390 ou le dépassement minimum est donn€ par le contréleur de
Dahlin. A ce moment. le gain du systéme est sous estimé par tous les controleurs. celui

de Dahlin étant réglé moins agressivement. il évite un dépassement important.

La commande par matrice dvnamique arrive a de meilleurs résultats pour des petites
variations de débit mais perd son avantage lorsque les perturbations sont trop élevées.
Pour ces conditions. le modele utilisé par le contrdleur n'est plus adéquat. en partie car
le retard du procédé a beaucoup changé. il est en effet passé de 18 a 23 puis & 135

minutes.
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Figure 5.12 Différentes approches de controle pour des perturbations sur le débit

Cette section montrait fa performance de controle obtenue par le MWAC et deux autres

controleurs pour des perturbations sur le débit. La section suivante montre les résultats

de simulation pour des perturbations sur les constantes cinétiques k, et k..

Perturbations sur les cinétiques de réaction

La figure 5.13 montre les courbes de concentration de la lignine et du ClO» a la sortie

du réacteur pour une simulation en boucle fermée en présence de perturbations sur la

constante cinétique k;. La commande et les perturbations sont présentées a la figure

5.14.



Comme dans le cas du débit. les variations des constantes cinétiques sont détectées dés
leur application car selon le modele ces variables affectent le réacteur sur toute sa
longueur. Les variables de sortie ne montrent que de faibles dépassements lors du

retour i la consigne.
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Figure 5.13 Sortie du réacteur pour des perturbations sur kl.
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Figure 5.14 Profils de commande et de perturbation sur kl.

A la vue des dépassements observés sur la courbe de la lignine a la tigure 5.15. on
remarque que les perturbations sont plus difficiles a rejeter lorsque la constantes
cinétiques augmentent. Ce type de constatation aurait pu étre amenée pour chacun des
résultats de simulation présentés plus haut mais les résultats obtenus pour les
perturbations sur les constantes cinétiques mettent plus clairement ce phénomene en

évidence.

Etant donné sa dépendance sur les constantes cinétiques. le gain du systéme augmente
lorsque k. augmente ou lorsque k; diminue. Ceci a pour conséquence qu'en ces
conditions. le gain du systéme est sous-estimé par les contrdleurs linéaires et la

commande ainsi généree est trop forte. d'ot les oscillations.



Les raisonnements inverses permettent d'expliquer les réponses plus lentes lorsque la

lignine est en plus torte concentration.

Pour ce qui est du controleur adaptatif. puisque le gain et le retard sont adaptés apres
quelques itérations. le comportement de la réponse en boucle termée devrait présenter
moins de variations car le pdle en boucle fermée est fixé. Par contre. I'identification de
ces paramétres se fait avec une certaine dynamique. ce qui explique les dépassements

visibles sur la courbe du MW AC mais rapidement atténués.
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Figure 5.15 Différentes approches de controle pour des perturbations sur kl.

La figure 5.16 montre les résultats de simulation pour les mémes perturbations mais sur
K, cette fois. Pour cette simulation. il est clair que le contréleur par matrice dynamique
est incapable de rejeter les perturbations adéquatement. les dépassements sont en effet
inacceptables méme pour les perturbations de 10% de la constante cinétique. Ce

résultat montre bien qu'en présence de variations importantes du gain. un contréleur
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linéaire est incapable de controler le procédé avec les mémes performances. Le
controleur adaptatif par contre. par I'adaptation de ses paramétres arrive a rester stable

et a conserver la performance désirée en boucle fermée.
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Figure 5.16 Différentes approches de contréle pour des perturbations sur ke.
Cette section montrait la performance de controle obtenue par le MWAC et deux autres
contréleurs pour des changements de consigne et en présence de perturbations. La

section suivante montre les résultats de simulation pour le cas ou deux sondes sont

disponibles.

5.2 Cas pour deux sondes

Dans le cas ou deux sondes sont présentes dans le réacteur. il est possible d'obtenir les

concentrations de ClO» et de lignine bien avant la sortie et donc de prendre une action
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de contrle avant que les perturbations n'aient causé de grandes déviations de la

variable contrdlée.

Cette section présente les résultats de simulation du réacteur de blanchiment controlé
par une technique appelée « compensated brightness ». par le MWAC utilisé d'abord
dans la boucle interne d'une configuration en cascade et ensuite dans une configuration
par anticipation. augmentée d'une boucle de rétroaction. Ces techniques exigent la
présence d'une sonde prés de l'entrée du réacteur. soit en position s2 de la figure 3.1
pour les approches par « compensated brightness » et cascade et en position sl pour

I'approche par anticipation.

Les résultats de I'approche par anticipation sont d'abord présentés. suivis des résultats
de la méthode en cascade. Pour terminer. ces deux méthodes seront comparées a

Fapproche par « compensated brightness ».

5.2.1 Approche par anticipation

Comme il a été mentionné plus haut ['approche par anticipation est possible si une
sonde est placée avant 'entrée du réacteur. De plus. il est possible d'utiliser une forme
adaptative de cette technique en moditiant légérement le modéle de l'algorithme
MWAC. La figure 3.2 du chapitre 3 montrait un schéma de contrdle par anticipation
faisant intervenir une fonction de transfert représentant le procédé G, et une autre

représentant la perturbation Gy pour obtenir le terme d'anticipation G de [a commande.

Dans le cas du réacteur de blanchiment. le procédé est la relation entre la concentration
de lignine a la sortie et le ClO- a l'entrée tandis que la perturbation est la relation entre
la concentration de lignine a l'entrée du réacteur et celle a la sortie. L'équation décriant

la variable contrdlée peut s'écrire sous la forme:



108

K 1-0,)z™" K (1-9,)z ™"
yz'= (1 .—p—“}f; Lz D+ °( —“) 5 ez N =Gz, (zH+G,(z ez
(1-0,2") (1 -0,Z )

Eq 3.1

ou I'indice d rétére A la perturbation et P'indice p au procédé.

Si 'on désire que les parametres Ky, K,. mg et m, soient adaptés. la loi de commande
1 p p P

par anticipation avec rétroaction ou utt = -Gd/Gp devient:

’ 1"‘ k E Y S 1“ -0, .8 -2
Uff = 1 -1 4 "[ _( (pd) zmllmn d’“z "t 1an * mp( ‘Od) Z( mn kt!!‘[‘z - ‘0' .Lm
1 - (pr,Z l (1 - (Dp ) yma kp’ ‘1 - (Do ) mn kpl !

Eq5.2

Les indices ij.m et n réterent aux éléments des gammes de gain et de retard.

L'expression de la partie rétroaction de la commande demeure inchangée.

La figure 5.17 présente les résultats de simulation pour des perturbation sur la lignine.
les mémes que celles montrées & la figure 5.8. La concentration de lignine est notée
v(t) et la commande u(t). De plus. les axes sont différents des autres graphique de la

concentration de lignine en sortie car les vanations sont plus faibles.

La commande montrée a la figure 5.17 est la somme de la commande résultant de
I'anticipation. up(t) et celle résultant de la rétroaction. up(t). Ces deux composantes de
la commande sont montrées a la figure 5.18. Seul le résultat pour la lignine est montré

car les autres cas dtudiés jusqu'ici correspondent au cas ot seul le MWAC est présent.
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Les courbes de la figure 5.17 montrent qu'il est possible de réduire l'incidence de
perturbations sur la lignine a l'entrée sur la concentration finale en utilisant
I'information disponible a I'entrée du réacteur. Cette approche permet de s'aftranchir du
retard du systéme avant pour prendre une action correctrice et permet ainsi de réduire

I'amplitude et la durée des vanations de la variable controlée.

contrde par anticipation
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Figure 5.17 variables contrilée et manipulées pour le contréle par anticipation et

par rétroaction.

Si I'on considére le procédé en dehors de ses spécifications lorsque la concentration de
lignine est éloignée de plus de 1% de la consigne. alors le réacteur controlé par le
MWAC entre 100 et [100 minutes a la tigure 5.7 est hors spécification durant 318
minutes. Le méme réacteur controlé avec une commande par anticipation est hors
specification durant 249 minutes seulement. De plus. I'erreur intégrale correspondant
aux conditions hors des spécifications est de 23.25 lorsque le MWAC est utilisé mais de

seulement 5.92 lorsque la commande par anticipation est ajoutée. Pour terminer. le



110

principal avantage de la commande par anticipation est de diminuer I'amplitude des

déviations maximales de moitié.

La variable contrdlée montre parfois un comportement oscillatoire di a la commande
par rétroaction. Cette composante est toutefois nécessaire pour rejeter les autres

perturbations sur le systéme pour lesquelles la composante par anticipation est nulle.

Parties réroaction et anticipation de la commande
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Figure 5.18 Composantes de la commande u(t):par anticipation (ug) et par

rétroaction (up,)

Cette section montrait les résultats de simulation de l'approche avec commande par
anticipation pour le controle du réacteur de blanchiment lors de perturbations sur la
lignine. Il est apparu que cette technique permet de réduire de moitié I'amplitude des
déviations de la variable contrdlée par comparaison avec les résultats obtenus dans la
section précédente ot seule une sonde a la sortie était disponible. La prochaine section

montre les résultats de simulations pour I'approche en cascade.
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5.2.2 Approche en cascade

Si une sonde est disposée pres de l'entrée du réacteur. légérement en aval. il est possible
de tirer profit de la grande vitesse de la réaction dans cette région et pour contréler le

réacteur avec une configuration en cascade.

La figure 3.3 du chapitre 3 montrait un arrangement en cascade de deux controleurs
dans lequel la boucle externe. plus lente. fournissait la consigne a la boucle interne. plus
rapide. La stratégie avait pour but de controler rapidement les perturbations ayant
surtout lieu dans la boucle interne et de controler par la boucle externe les perturbations
moins importantes arrivant plus tard dans le systéme. Les contréleurs utilisés pour cette
configuration sont un MWAC dans la boucle interne et un controleur de Dahlin dans la
boucle externe. La raison pour laquelle le contréleur adaptatit est situé dans la boucle
interne est que la majorité des variations du gain v sont présentes. La boucle interne
étant située a 20% de la longueur du réacteur. 86% de la réponse en régime permanent
est développé & ce point et le retard y est de 4 minutes. Cette contiguration a donc
comme avantage de réduire sensiblement le retard du systéme controlé par la boucle
interne tout en conservant 86% du gain. [l est donc possible de régler plus
agressivement le controleur. Par contre. la boucle externe opére sur un systéme dont le
retard est de 14 minutes et le gain de 15% du gain total du réacteur. La performance de

cette boucle sera donc limitée.

La tigure 5.19 montre les résultats de simulation du réacteur de blanchiment en
présence de perturbations sur la lignine. On peut voir que la concentration de lignine
subi des variations moins importantes que dans la configuration ot une seule sonde est
présente mais supérieures a celles observées pour I'approche par anticipation. Cette

performance moyenne est en partie due a la boucle externe. lente. qui fixe la consigne



de la boucle interne avec une certaine dynamique. La boucle interne. plus rapide réagit

ensuite.
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Figure 5.19 Profils de concentration a la sortie du réacteur.

La figure 5.20 montre la concentration de lignine a ia sortie de la boucle interne. notée
vi(t) avec la consigne fournie par la boucle externe en trait discontinu. La commande et
le profil de perturbation sont ensuite montrés. On peut voir que la consigne donnée a
vi(t) comporte le retard du procédé en entier alors que yi(t) réagit aprés seulement -+

minutes.
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Figure 5.20 Profils des commandes et des perturbations.

[l apparait que cette approche permet de réduire la variabilité de la variable controlée
pour des perturbations sur la lignine. La figure 5.21 montre les résultats de simulation
pour le cas de perturbations sur la constante cinétique ki. Ce type de perturbation
pourrait en effet poser un probléme supplémentaire puisque qu'elles ont lieu sur toute la
longueur du réacteur en méme temps. donc autant dans la boucle interne qu'externe par
opposition aux perturbations sur la lignine qui ont lieu en un seul point du réacteur: a

l'entrée.
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Figure 5.21 Profils de concentration i la sortie du réacteur.
La commande associée est montrée a la tigure 5.22 ou l'on peut voir les déviations

subites de yi(t) lors des perturbations sur k; et la commande. notée u(t). réajustée avec

un retard de 4 minutes.
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Figure 5.22 Profils de commande et de perturbations

De tagon générale. la commande en cascade permet de diminuer limportance des
déviations de la variable controlée mais étant donné la lenteur du retour a la consigne a
cause de la boucle externe dont on ne peut obtenir beaucoup de performances. l'erreur
intégrale demeure élevée méme en comparaison de l'approche avec une seule sonde. Si
I'on considére encore que la consigne est atteinte lorsque le procédé en est a moins de
1%. l'erreur intégrale pour des perturbations sur la lignine est de 28.65 alors qu'elle
n'était que de 23.25 avec le controleur adaptatif avec une seule sonde. Des résultats

similaires sont obtenus pour le rejet de perturbation.

La figure 5.23 montre les résultats de simulation des approches en cascade et par
anticipation en plus d'une approche faisant intervenir deux controleurs PI en cascade.
l'approche dite par « compensated brightness ». Les réglages des controleurs sont

présentés au tableau 5.1.



116

1 -3 T L) L] LI T ¥ A3 T ¥ J
— anticipation

105l ----  cascade i
’ _- - compensated brightness
1.2

1.15

ligrme
>

1.1

1.05

1
0.95

100 200 300 400 500 600 700 800 900 1000 1100
temps

Figure 5.23 différentes approches de controle utilisant deux sondes

L'approche par anticipation se révele la micux adaptée pour la tiche de rejet des
perturbations sur la concentration de lignine malgré de légéres oscillations. Ces
oscillations proviennent de la boucle de rétroaction dont la commande est ajoutée a
celle de la boucle d'anticipation. La figure 3.23 montre le résultat de simulation pour le
méme réglage de controleur que dans la configuration avec rétroaction et une seule
sonde en sortie. Cette approche s'avérerait particuliérement avantageuse si le réglage
du controleur en boucle termée pouvait étre ralenti. c'est-a-dire si les autres

perturbations se révélent moins importantes que celles sur la lignine.

Les approches en cascade et par « compensated brightness » sont incapables de réduire
'amplitude des variations en dessous d'une certaine limite qui est fixée par le retard
dans la boucle interne. L'amplitude des déviations montrées pour l'approche par

anticipation est due quant a elle aux différences entre le modéle et le procédé.
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Enfin. l'approche par « compensated brightness » montre facilement des oscillations
dues elles aussi aux différences modele-procédé. Ces oscillations pourraient facilement
devenir instable pour des perturbations conjuguées sur les constantes cinétiques et la
lignine par exemple. Pour éviter ces oscillations. les contréleurs devraient dtre réalds

moins agressivement. ce qui limiterait encore la pertormance de contréle.

Ce chapitre a permis de montrer les performances du contréleur adaptatif 4 modeles
pondérés et de les comparer avec d'autres approches de contrdle connues. Les résultats
de simulation ont ¢été présentés pour différentes approches de contrdle du réacteur de

blanchiment pour des taches d'atteinte de consigne et de rejet de perturbation.

Dans le cas ou une seule sonde était utilisée. la performance de controle était limitée par
le retard du procédé. Les controleurs utilisés arrivaient tous a contrdler le systéme
rapidement mais au prix d'un réglage plus lent pour le contrdleur de Dahlin et des
oscillations stable pour le controleur par matrice dvnamique. Le controleur adaptatit a
modeles pondérés arrivait a contrdler le systéme méme pour d'importantes perturbations

sur les constantes cinétiques. le débit et la lignine en permettant des dépassements

Pour s'affranchir de la difficulté posée par le retard. I'utilisation d'une sonde a l'entrée
du réacteur a été étudiée. L'emplacement de la sonde avant l'entrée du réacteur a permis
d'utiliser la commande par anticipation qui a donné les meilleurs résultats de contrdle
pour le rejet de perturbation sur la lignine. Elle permettait de réduire l'amplitude et la
durée des perturbations pour une erreur intégrale de prés de 4 fois inférieure a celle
obtenue par l'approche n'utilisant qu'une seule sonde. La commande en cascade a
permis elle aussi de réduire I'amplitude des perturbations mais a été incapable de

diminuer etficacement le critére d'erreur intégrale.



118

CHAPITRE 6: CONCLUSIONS ET RECOMMENDATIONS

6.1 Conclusions

L'implantation d'une stratégie de contrdle sur un équipement d'usine tel un réacteur de
blanchiment requiert logiquement les étapes de modélisation, de simulation et
d'implantation des contrdleurs sur le modéle avant sa mise en service en usine. Ce
travail, qui a consisté en la réalisation de ces trois étapes, avait comme objectifs
d'implanter une stratégie de contrdle adaptatif sur un réacteur de blanchiment en
utilisant le controleur adaptatif 4 modéles pondérés et de définir certaines régles pour

aider au choix des parameétres particuliers au contrdleur a modéles pondérés (MWAC).

L'opération de blanchiment est située entre |'étape de mise en pate et la machine a
papier. Elle vise a retirer de la pate sa couleur brune causée par la lignine, par réaction
de celle-ci avec un agent de blanchiment, le ClO,. La lignine varie de fagon
appréciable selon l'origine de la matiére premiére et constitue la perturbation principale
au systéme. Des perturbations sont aussi attendues sur le débit de pate et sur les
cinétiques de réaction entre la lignine et l'agent de blanchiment. La réaction entre la
lignine et I'agent de blanchiment est principalement affectée par la température et par la
composition de la pite. Les perturbations sur le débit sont dues aux besoins de
production des machines a papier et ont comme effet majeur d'augmenter le temps de

réaction.

Le modéle utilisé pour représenter le réacteur de blanchiment utilise les concepts de
convection, de dispersion et de réaction chimique pour représenter I'écoulement de la
pate. Les principaux avantages du modéle sont qu'il est basé sur des phénoménes
physiques auxquels on peut associer des paramétres et qu'il a des propriétés
fréquentielles plus proches d'un vrai réacteur si on le compare a un modéle polynomial

ou a un modéle de premier ordre avec retard.
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Le modele doit de plus étre simulé a l'aide de techniques telles les différences finies ou
la collocation orthogonale. La premiére est peu rapide car eile exige la division du
réacteur en de nombreuses sous-unités dans lesquelles les concentrations sont
considérées constantes et auxquelles on associe deux équations différentielles
ordinaires. La collocation orthogonale a aussi été utilisée. cette technique est une
approximation fonctionnelle qui permet de réduire sensiblement la durée des
simulations en transformant le systéme d'équations différentielles partielles en un
svstéme d'équations différentielles ordinaires de dimension réduite. Par contre. sa mise
en ceuvre pose certains problémes dans un contexte dynamique et ses résultats doivent
étre contre-véritiés. Les résultats finaux ont tous été obtenus par différences finies en

raison de la plus grande fiabilité de la méthode.

Le réacteur de blanchiment a été controlé a l'aide du contréleur adaptatit’ 3 modeéles
pondérés (MWAC). Dans le cas étudié ici. I'adaptation avait lieu sur le retard et le gain
alors que la constante de temps demeurait inchangée. Les valeurs des candidats
possibles pour le gain et le retard ont été déterminées par simulation. d'abord pour en

fixer les bornes puis pour en fixer le nombre.

Le controleur adaptatif utilise ['inverse de la norme de l'erreur entre les différents
modéles de premier ordre avec retard et le procédé pour assigner une pondération a
chaque modele. Cette norme est affectée d'un facteur d'oubli pour donner plus
d'importance aux données les plus récentes. De plus, la norme de l'erreur peut étre
portée a un exposant plus €levé pour accentuer plus rapidement les différences entre les
pondérations accordées a chacun des modéles.  Finalement. un seuil d'adaptation
calculé d'apres les valeurs des pondérations est calculé pour décider de l'adaptation. Le
calcul de ce seuil pour les systtmes non linéaires comprend un paramétre facilitant

I'adaptation en le ramenant vers sa valeur d'origine (maximale).



L'intégrale de I'erreur au carré a été utilisée comme critére de performance pour la
recherche de valeurs adéquates attribuées aux trois parameétres précédents. De cette
analyse. il ressort que le facteur d'oubli a une grande intluence sur le retard identifié.
Le seuil d'adaptation a, quant & lui. une influence sur les valeurs finales des
pondérations: si l'adaptation s'effectue trop difficilement. le modéle retenu lors de la

premiere adaptation ne pourra pas étre modifié.

Les valeurs retenues pour ces trois paramétres sont de: quatre pour l'exposant de la
norme de l'erreur. de 0.9 pour le facteur d'oubli et de 0.74 pour le facteur L.
permettant d'augmenter la valeur du seuil d'adaptation. Ces paramétres sont demeurés

inchangés lors de ce travail.

Plusieurs approches ont été utilisées pour effectuer le controle du réacteur de
blanchiment et. dans chacune d'elles. la variable manipulée était le dioxyde de chlore a
'entrée. Les cas ou une seule sonde était disponible en sortie du réacteur et ou deux
sondes étaient disponibles a l'entrée et a la sortie ont été étudiés. L'approche avec une
seule sonde. comme toutes les approches entrée-sortie utilisées pour fins de
comparaisons. souffre d'un manque de performance causé par le retard du procédé qui
empéche de rejeter rapidement les perturbations sur le systéme. La variable contrdlée
est la lignine en sortie du réacteur ce qui fait que la perturbation principale requiert une

période de retard compléte avant d'étre seulement détectée.

Suivant 'hypothése selon laquelle il n'y a qu'une seule sonde disponible située en sortie,
deux autres techniques de controle ont été utilisées: le controleur de Dahlin et le
contréleur par matrice dynamique. Les résultats de simulations montrent que le

contréleur a modeles pondérés est plus efficace pour rejeter les perturbations de grandes



amplitudes. De plus. il semble plus robuste face a des perturbations sur le débit et sur

les constantes cinétiques.

Pour le cas ou deux scrndes sont disponibles. le MWAC a été utilisé & l'intérieur de
configurations en cascade et par anticipation.  Ces deux approches ont comme
principal avantage de réduire de beaucoup le temps requis pour le rejet de perturbation.
ceci permet de réduire l'amplitude des déviations maximales. Ces approches ont enfin
été comparées & une technique appelée « compensated brightness » qui consiste en un
assemblage en cascade de deux contrdleurs PI. La variable contrdlée est alors une
variable hybride qui est une somme pondérée de deux variables de sortie: le ClO» et la
lignine a la sortie du rénacteur. Les meilleurs résultats de rejet de perturbation de la
lignine ont été obtenus en utilisant la commande par anticipation augmentée d'une
boucle de rétroaction reliant l'entrée et la sortie du réacteur afin d'annuler I'erreur causée
par d'autres types de perturbations. Les réglages de la boucle de rétroaction sont

demeurés les mémes que pour l'approche entrée-sortie.



6.2 Recommandations

Un modele plus complexe ainsi que le bruit de mesure et les contraintes de toute sorte
sont des caractéristiques qui permettent de rendre la simulation d’un systéme plus prés
des conditions réelles d’utilisation et de minimiser les difficultés une fois rendu a

I"implantation.

Dans ce travail. toutes les perturbations effectuées pour les simulations étaient de type
déterministe. La suite logique du travail de simulation serait donc de passer a des
perturbations plus réalistes c'est-a-dire de type stochastique pour mettre 1'algorithme
d"adaptation a |'épreuve et vérifier I'effet de I"augmentation de |'exposant de la norme
de 'erreur en présence de bruit. Cet ajout permetira aussi de vérifier le choix des

¢léments discrets des plages de gain et de retard.

De plus. puisque les données sur la lignine ne sont disponibles qu'a des intervalles de
plusieurs dizaines de minutes a cause du délais d analvse. il serait bon d'observer 1'effet
de ce manque de données sur les performances de controle du systéme. Si les résultats
n'étaient pas satisfaisants. on pourrait alors envisager de considérer l'information
disponible sur le pH. la température ou autre pour tenter de prédire les perturbations.
Cela impliquerait de mieux conmaitre ou du moins d'utiliser plus d'information sur les
phénomenes en cause dans la réaction de la lignine avec le ClO», réaction qui constitue
une zone d'ombre non négligeable dans les connaissances du systéme. Pour l'instant. on
ne peut qu'espérer l'apparition d'un test de lignine fiable et rapide pour augmenter la

fréquence d'acquisition de cette donnée.
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Annexe A

Valeurs des critéres d’erreur intégrale lors des simulations visant & choisir les
parameétres du MWAC



Conditions de simulation

temps de simulation 600 min
pole du contrdleur 0.965
constante de temps 9 min

période d échantitlonnage | 1 min

plage de gain -0.006 -0.007 -0.008 -0.009 -0.01 -0.011 -0.012 -0.013
plage de retard 15.16.17...26
Série 1

tacteur d oubli = 0.95

exposant de |'erreur
Lieak 2 4 6 8
0.98 1.5378 1.5179 1.3077 1.5024
0.94 1.5385 1.5187 | 1.5094 1.5098
0.9 1.3402 1.53207 [.51353 1.5204
0.86 1.5409 1.53213 1.3164 1.5231
0.82 1.5422 1.5230 1.5173 1.5242
0.78 1.5433 1.5246 1.5185 1.5253
0.74 1.5444 1.5260 1.5201 1.5272
0.70 1.5454 1.5275 1.5224 1.5288




Série 2

facteur d’oubii = 0.9

0

exposant de |'erreur
Licak 2 4 6 8
0.98 1.5069 1.5168 1.5153 1.5347
0.94 [.5067 1.5109 1.4988 1.5027
0.9 1.5024 1.4985 1.4870 1.5271
0.86 1.5008 1.4964 1.4860 1.5522
0.82 1.4990 1.4924 1.4895 1.5550
0.78 1.4973 1.4894 1.4916 1.3536
0.74 1.4970 1.4874 1.4926 1.5565
0.70 1.5016 1.4876 1.4925 1.5573
Série 3
facteur d oubli = 0.85
exposant de |erreur
Lieax 2 4 6 8
0.98 1.5426 1.5427 1.4781 1.6060
0.94 14913 1.5407 1.4759 1.5270
0.9 [.4869 1.4529 1.4847 1.5415
0.86 14861 1.4528 1.5133 1.5617
0.82 1.4841 1.4513 1.5107 1.5621
0.78 1.4874 1.4478 1.5062 1.5623
0.74 1.4882 1.4456 1.5050 1.5628
0.70 1.4908 1.4453 1.5044 1.5635









