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 : ملخص

الهدف الرئيسي من هذا العمل هو التحكم القوي في عمود التقطير الثنائي المستخدم باستمرار لفصل خليط سائل لنوعية معينة 

  PI تحكم وحدات  عليها مع  لتحسين النتائج المتحصل  من النقاء المطلوب من المنتجات النهائية. 

 يتيح لنا السيطرة من جهة؛ على إدارة التوازن بين الاستقرار القويالذي  ∞𝐻 اللامركزية، طبقنا على النظام لدينا التحكم 

وقد تم تحليل أداء النظام ومقارنته  .والأداء الاسمي و من ناحية أخرى فإنه يقلل من أثر تأثير اقتران على رفض الاضطرابات

 .من ناحية تتبع المرجعية، المتانة ورفض الاضطراب

 

Résumé :  

L’objectif principal de ce travail est la commande robuste d’une colonne de distillation binaire 

continue utilisée pour séparer un mélange liquide pour avoir une certaine qualité de pureté 

désirée des produits finaux. Afin d’améliorer les résultats obtenus avec les régulateurs 

décentralisés PI, on a appliqué à notre système la commande H∞ qui nous a permet d’une part 

; de gérer le compromis entre la robustesse en stabilité et les performances nominales et d'autre 

part de réduire l'influence de l'effet de couplage sur le rejet de perturbations. Les performances 

obtenues ont été analysées et comparées en termes de suivi de consignes, robustesse et rejet de 

perturbations. 

 

Summary : 

The main objective of this work is the robust control of a continuous binary distillation column 

used to separate the liquid mixture to a specific quality of the desired purity of the final products. 

To improve the results obtained with the decentralised PI controllers, we applied to our system 

of H∞ control, on the one hand offers a way to manage the trade-off between robust stability 

and nominal performance, on the other hand it reduces the influence of the coupling influence 

on the disturbances rejection. The performance of the system have analyzed and compared in 

terms of reference tracking, robustness and disturbance rejection. 
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Introduction : 

La distillation est l'opération de séparation la plus répandue dans le monde industriel. Bien 

que peu efficace d'un point de vue énergétique, elle est simple et présente généralement peu 

de risque, c'est pourquoi elle est si largement répandue. Il s'agit d'une opération de transferts 

de matière et de chaleur couplés. 

 Le principe de la distillation repose sur la formation de vapeur plus riche en composé le plus 

volatil, puis la condensation de cette vapeur. 

 Chaque opération de séparation fait appel à l’exploitation des propriétés des milieux 

multiphasiques pour lesquelles la température et la pression fixent les concentrations des 

constituants du mélange qui sont différentes à l’intérieur de chaque phase. La discontinuité de 

concentration à l’interface entre les deux phases doit être considérée en analysant les 

processus d’échange liés à l’écoulement, au transfert de chaleur et de matière. Lors de 

séparation des constituants, on ne peut pas optimiser une opération de séparation en ignorant 

l’un des trois mécanismes. 

  Dans la littérature, plusieurs modèles sont proposés parmi eux le modèle obtenu par 

identification d’une colonne de distillation binaire continue appelée Wood et Berry (W.B) 

pour séparer le méthanol de l’eau. La colonne de distillation est un système 

incertain constitué, d’une part, de la dynamique nominale et d’autre part, de transferts 

distribuant l’incertitude sur les paramètres du modèle. Afin d’assurer la stabilité et les 

performances nominales même en présence des incertitudes et des perturbations, une 

commande classique est basée sur des paramètres fixes ne donne pas de bons résultats dès que 

le processus s’écarte des points de fonctionnements établis, où le système voir ces paramètres 

changent après des années de fonctionnement. 

  L’objectif principal de cette mémoire est : la modélisation et la commande robuste d’une 

colonne de distillation afin de maintenir les concentrations en tête et en bas de colonne à leurs 

valeurs désirées, donc le contrôle robuste vise à garantir les performances et la stabilité d'un 

système face aux perturbations du débit d’alimentation et aux incertitudes du modèle. 

Dans différents travaux de recherche, les incertitudes de modèle W.B sont définies soient par 

des variations sur les retards seulement ou des variations sur les gains et les retards de chaque 
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fonction de transfert de la matrice d’état. Etant donné que ces deux derniers sont déjà étudiés 

avec une commande IMC dans le cadre d’optimisation 𝐻∞ avec des variations sur les retards 

seulement [13], une commande robuste 𝐻∞ basée sur l’optimisation multi objective et 

algorithme génétique [16]. On a constaté un couplage important influant sur la puissance 

d’énergie thermique dans le condenseur et le rebouilleur, ainsi que sur la qualité de la 

concentration du produit dans le distillat et le résidu, puisque les études citées ci-dessus ne 

présentent pas de bonnes performances, malgré les commandes utilisées. 

  Le défi majeur de notre travail de recherche est de concevoir une loi de commande robuste 

plus performante au niveau des changements de consignes, rejet de perturbation, stabilité et 

robustesse vis-à vis des incertitudes du modèle de distillation W.B. 

Cette thèse comportera quatre chapitres : 

Le premier chapitre sera consacré à des généralités sur la colonne de distillation, d’un état 

de l’art sur le contrôle de distillation à travers les différents types de modèles et de 

commandes et un autre sur le modèle choisi et la modélisation de la colonne de distillation. 

Le deuxième chapitre on entamera dans ce chapitre l’analyse des interactions ; la synthèse 

d’un découpleur ; l’application de la commande décentralisée avec différents types de 

régulateurs PI. En outre, une simulation avec un régulateur PI sans ou avec découplage sera 

réalisé, ensuite. 

Le troisième chapitre de cette mémoire , on envisagera des synthèses de contrôleurs 

robustes telles que la commande 𝐻∞, qui fournit un outil puissant permettant de déterminer 

des lois de commande efficaces dont la structure et les paramètres sont fixes en présence de 

perturbation et des incertitudes 

Dans le quatrième chapitre   Un résumé des résultats des simulations. de notre étude sur la 

commande 𝐻∞ d’une colonne de distillation. 

Nous terminerons notre travail par une conclusion générale sur l’ensemble de cette étude 
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I.1. Introduction : 

   La distillation est un procédé de séparation de mélange de substances liquides dont les 

températures d'ébullition sont différentes. Elle permet de séparer les constituants d'un mélange 

homogène. 

  Dans l'industrie chimique, il existe plusieurs méthodes pour séparer les ingrédients du 

mélange, la théorie importante de ces théories, c’est la distillation. 

I.2. Définition de la distillation : 

    La distillation est la séparation par voie physique des divers constituants d’un mélange 

liquide. La phase vapeur est produite par évaporation en fournissant de la chaleur au système. 

Elle consiste en l’ébullition d’un mélange liquide suivie d’une condensation de vapeur afin de 

sortir un liquide pur en tête du procédé de distillation « distillat », ou des fractions liquides 

plus ou moins riches en constituant du mélange vaporisé au fond du procédé de distillation 

« résidu ». 

Il y aura donc une augmentation en concentration du composé le plus volatil dans le mélange 

condensé. 

I.3. Les unités de distillation : 

   Elle comprend trois systèmes distincts (figure I.1) : Un système de vaporisation partielle des 

fonds de colonnes de distillation afin d’engendrer la phase vapeur qu’assurera le 

fractionnement dans la section d’épuisement. La quantité vaporisées’ appelle le taux de 

rebouillage. 

 

                                   figure I.1 : Unité de distillation [1] 
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I.3.1-Condenseur : 

  Un condenseur est un appareil dont la fonction principale est de liquéfier (ou condenser, 

transformation d'un gaz en liquide) de la vapeur sur une surface froide, ou via un échangeur 

thermique maintenu froid par la circulation d'un fluide réfrigérant. 

On distingue le condenseur total et le condenseur partiel : 

a-Condenseur totale : 

  Toutes les vapeurs sont condensées en un liquide se séparant ensuite entre reflux et distillat, 

Condenseur total n'est plus un étage de séparation. Par rapport à une colonne conçue sur la 

base d'un condenseur partiel, il faut donc rajouter un étage interne à la colonne si le 

condenseur est doit être total. En fait, la construction de McCabe et Thiele est exactement la 

même, que le condenseur soit total ou partiel, mais elle commence au deuxième plateau (au 

lieu du premier) dans le cas d'un condenseur total. 

b-Condenseur partiel : 

  Un condenseur partiel est un étage d'équilibre qui effectue une séparation (le distillat et le 

reflux n'ont pas la même composition). On demande donc au condenseur de liquéfier distillat 

et reflux, on parle donc de condenseur total. Un condenseur total n'est plus un étage de 

séparation. 

I.3.2-Colonne de fractionnement : 

  Une colonne de fractionnement est un élément essentiel utilisé dans la distillation de 

mélanges liquides de manière à séparer le mélange en ses parties constitutives ou fractions, 

sur la base des différences de volatilité.[1] 

I.4 Les types de distillation : 

    Il existe deux grands types de distillation : la distillation continue et la distillation 

discontinue. 

 I.4.1. La composition du mélange : 

   Les deux types de distillations sont : la distillation binaire et la distillation à plusieurs 

composants. 

 a). La distillation binaire : 

 Le mélange est séparé en deux produits liquide seulement. 

 b). La distillation multi-composante : 

C'est une distillation commerciale où le mélange est séparé en plusieurs produits liquides, comme le 

raffinage du pétrole.  
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I.4.2. Le mode de traitement : 

Il existe deux grands modes de traitement : la distillation continue et la distillation 

discontinue. [2] [3] 

a). Distillation continue : 

  En distillation continue, le système est en équilibre massique et thermique permanent. Le mélange à 

traiter est introduit sur le plateau d'alimentation de la colonne. Les composés les plus volatils se 

vaporisent à partir du liquide contenu dans la colonne et atteignent un plateau supérieur. En montant, 

les vapeurs s'enrichissent en composés volatils. La phase vapeur ainsi enrichie est collectée en haut de 

la colonne, puis condensée pour fournir un distillat léger. La phase liquide tombe en cascade vers le 

bas, s'enrichit en éléments lourds et perd ses éléments légers. Plus le nombre de plateaux ou la hauteur 

de la colonne est important, meilleure est la séparation. Le but étant de trouver un compromis entre le 

rendement et le coût de l'opération. [4] 

b). Distillation discontinue ou (distillation batch) : 

  En distillation discontinue, le chauffage est appliqué dans un réservoir en fond de colonne 

(bouilleur), où le mélange est introduit. Les produits les plus légers sont recueillis en premier 

au condenseur qui se trouve en tête de colonne. Lors du passage des différents composés 

légers, la température en tête de colonne s'accroît. En fin d'opération, il ne reste plus que le 

résidu lourd en bas de colonne. En ce qui concerne les rejets générés par ce procédé, la partie 

non récupérable est généralement incinérée dans un centre de traitement ; cependant dans le 

cas où elle est fortement aqueuse, elle est envoyée dans un réseau de traitement biologique. 

  Des milliers d'unités utilisant ce procédé existent, elles sont aussi bien appliquées pour le 

traitement d'effluents, qu'en récupération de solvants (ou régénération). Elle est utilisée pour 

les produits à forte valeur ajoutée dans l’industrie pharmaceutique, agroalimentaire.[5] 

I.5. But de la distillation [4] : 

  Principal de ce travail est la commande robuste d’une colonne de distillation pour séparer un 

mélange liquide pour avoir une certaine qualité de pureté désirée des produits finaux. Afin 

d’améliorer les résultats obtenus avec les régulateurs décentralisés PI, on a appliqué à notre 

système la commande 𝑯∞. 

➢ Élimination d'un produit en cours de réaction chimique. 

➢ Isolement de plusieurs composés obtenus après réaction chimique. 

➢ Élimination d'un solvant. 

➢ Isolement d'un composé naturel. 

➢ Purification d'un composé. 
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I.6. Types de colonnes : 

  Est une unité de séparation physico-chimique utilisée en sciences de l'ingénieur, en chimie et 

en biologie. Il s'agit en général d'un tube au sein duquel des échanges de matière (à la base de 

la séparation) et d'énergie (chaleur) s'effectuent entre une phase liquide descendante et une 

phase gazeuse montante1. La colonne permet de séparer un ou plusieurs composés d'un 

mélange. Le principe de séparation est variable et utilise différents moyens. On désigne ces 

unités en fonction de leur principe de séparation, . Ce contact peut s'effectuer par l'utilisation 

de colonnes à plateaux ou à garnissages. 

a). Colonne à plateaux : 

  Les plateaux sont des chicanes horizontales en forme de plaques qui sont placées les unes sur 

les autres à des distances déterminées à l’intérieur de la colonne. Comme montre dans la 

figure I.2, sur chaque plateau se trouve une couche de liquide de hauteur limitée qui est 

traversée par la vapeur montante. La hauteur d’une colonne à plateaux dépend du nombre de 

plateaux et de l’espace entre les plateaux [5]. Les colonnes industrielles contiennent 

habituellement de vrais plateaux avec soit des calottes, soit des clapets ou encore des plateaux 

simples perforés.  [1] 

 

                                       Figure I.2: Schéma des plateaux 

b) Colonne à garnissages : 

   Les garnissages sont des matériaux différents tels la céramique et le métal ainsi qu'en divers 

plastiques et même en graphite ou en verre (anneaux de Raschig) sous forme de remplissage 

en vrac pour favoriser le contact dans une colonne de petites dimensions ainsi que les 

colonnes de laboratoire.[1] 

https://fr.wikipedia.org/wiki/Proc%C3%A9d%C3%A9_de_s%C3%A9paration
https://fr.wikipedia.org/wiki/Colonne_(s%C3%A9paration)#cite_note-1
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                                 Figure I.3: Schéma de Colonne à garnissages. 

I.7. La différence entre les colonnes à plateaux et à garnissages : 

Le tableau ci-dessous présente une comparaison récapitulative entre les deux colonnes 

essentielles : 

Type de colonne A plateaux A garnissages 

Coût Coût élevé A moindre coût  

Retention Elevé Faible 

Perte de charge Faible Elevé 

Nombre d’étage Grand Petit 

             Tableau I.1 : Comparaison entre colonne à plateaux et à garnissages. 

I.8. Principe de fonctionnement d’une colonne à distiller : 

  Pression constante, les équilibres de phases à l’aide d’un gradient de température créé par Le 

principe de fonctionnement d’une colonne de rectification consiste à déplacer à une source 

froide (le condenseur (𝑄)) qui génère un flux de liquide froid descendant dans la colonne et 

une source chaude (bouilleur (𝑄𝐵)), générant un flux montant de vapeur chaude (figure I.3). 

Pour assurer le transfert de chaleur et de matière, des éléments de contact sont placés à 

l’intérieur d’une virole. Ils sont constitués soit par des plateaux dont le principe de base est de 

mettre en contact le flux de vapeur montant vers la tête de la colonne et la phase liquide se 

trouvant à la surface de l’aire active du plateau, soit par des garnissages dispersant les deux 

phases et assurant une bonne surface d’échange. A chaque contact la vapeur s’enrichit en 

constituants légers et le liquide se concentre en produits lourds. Le bouilleur fonctionne à 

l’aide d’un fluide extérieur (vapeur, huile chaude). Le condenseur travaille dans des 

conditions différentes, selon que l’on cherche à obtenir une coupe légère, distillat sous forme 

liquide ou sous forme vapeur. 
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                   Figure I.4 : Schéma de principe d’une colonne de distillation. 

La figure I.5 représente un diagramme de point d'ébullition (disponible pour une pression 

constante) d'un mélange binaire (composé de deux produits A et B). Le point d'ébullition du 

produit A est de 80°c et 110°c pour le produit B : A est plus volatil que B. Si le mélange est 

composé de 50% de A et de 50% de B et chauffé à partir du point a, sa concentration reste 

constante jusqu'à ce qu'il atteigne le point de bulle à 90°c (point b) quand il commence à 

bouillir. Les vapeurs qui se dégagent lors de l'ébullition à la composition d'équilibre donnée 

par le point c. A ce stade, la concentration de A est d'environ 83%, donc la vapeur contient 

plus de produits A et le produit liquide plus B [6].  

 

Figure I.5: Diagramme du point d'ébullition [7] 

A partir du diagramme du point d’ébullition (des diagrammes si le mélange comporte plus de 

2 composantes), on peut construire une nouvelle courbe appelée courbe de l’équilibre vapeur 
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liquide. Dans le cas d’un mélange binaire, ce diagramme ressemble à celui de la figure I.6. Il 

est tracé en assumant une pression maintenue constante quelle que soit la température de 

mélange. Ce diagramme représente la relation entre les concentrations de la composante 

légère dans le liquide et la vapeur.                           

 

                       Figure I.6 : Diagramme d'équilibre liquide vapeur [7] 

  Dans le cas d’un mélange idéal, on peut modéliser cette relation, en utilisant la volatilité 

relative (α) du produit le plus volatil comme le montre l’équation (I.1).  

I.9. Dimensionnement d’une installation de distillation [8] : 

  La plupart des colonnes de distillation utilisées dans l'industrie fonctionnent en continue 

elles sont alimentées en permanence par une charge dont la composition, le débit et la 

température sont constants. 

  La configuration de base d’une colonne à distiller en continu consiste en un ensemble de 

plateaux théoriques de séparation dans lesquels circulent à contre-courant la vapeur générée 

par le bouilleur et un liquide généré par le condenseur redescendant par gravité vers le bas de 

la colonne. Des bilans peuvent être établis pour l’ensemble de la colonne pour un plateau 

observé individuellement ou bien pour une zone de fractionnement. 

I.10. Le contrôle de fonctionnement d’une colonne : 

  Pour surveiller une colonne de distillation fonctionnant en continu, ce rôle d'information 

revient aux appareils de mesure, dont l'ensemble constitue le contrôle ou l'instrumentation de 

l’installation. Les principales variables à réguler sont [8][9][10] :  

I.10.1. Qualité du distillat et du résidu : 
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  La qualité de distillat et du résidu sont les paramètres les plus importants dans une colonne 

de distillation. Elle doit être maintenue d’une manière constante dans la mesure du possible. 

  Le contrôle d’une installation est effectué soit par des mesures en continu de propriétés 

physiques (masse volumique, viscosité, indice de réfraction, résistivité, pH), soit par des 

analyses discontinues, le plus souvent par chromo graphie en phase vapeur, toutes les 1 à 

10min.Si la qualité des produits résultante (attendue) ne respecte pas le cahier des charges 

demandé (produits hors normes) le problème devra être signalé et une réduction du débit 

d’alimentation peut être effectué, ou bien l’expédition de ce produit hors norme sera acheminé 

vers un autre réservoir de stockage. 

I.10.2. Débits : 

  La connaissance des débits d'alimentation et l’un des débits de soutirage permet établir le 

bilan massique de la colonne, mais il est préférable de les connaître tous. Les débits internes 

sont moins essentiels que les débits externes, mais leur connaissance permet de mieux cerner 

le fonctionnement de la colonne. 

I.10.3. Niveaux : 

  Le ballon de résidu et de reflux jouent le rôle d’accumulateur de liquide, afin de donner à 

l’unité une certaine flexibilité de fonctionnement dans l’hypothèse d’une défaillance possible 

du matériel (pompe, instrument, vanne, etc.) par exemple le ballon de reflux est de recevoir 

l’effluent du condenseur de tête, de réaliser la séparation des phases qu’il collecte et de 

constituer une réserve de produits liquides pour assurer un débit régulier de reflux et de 

soutirage. Cependant deux cas sont à distinguer, suivant que la condensation est totale ou 

partielle. 

  Les méthodes de calcul pour estimer les dimensions de ces ballons sont basé sur 

l’évaluation d’un temps de séjour tel que la séparation des phases soit suffisante           pour 

réduire les entrainements à une valeur minimale acceptable et que, simultanément, le temps de 

séjour du liquide corresponde à une retenue correcte (Watkins,1967).  Les capacités (fond de 

colonne, ballons de reflux) sont généralement munies de deux alarmes de niveau : une alarme 

de niveau bas pour éviter de faire cavité les pompes, une alarme de niveau haut pour éviter de 

noyer les plateaux inférieurs de la colonne, le rebouilleur ou le condenseur. Si le 

déclenchement de l'alarme de niveau haut a pour cause l'arrêt d'une pompe, un automatisme 

pourra provoquer le démarrage de la pompe de secours 
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I.10.4. Chauffage et refroidissement de la distillation :  

  La connaissance du débit et de la pression de condensation permet de calculer le débit de 

chaleur en pied de colonne. Si l'on chauffe par un fluide thermique, il faut connaître son débit 

et ses températures d'entrée et de sortie. Une mesure de la chaleur échangée au niveau du 

condenseur (débit d'eau et de températures) permet de boucler le bilan thermique de la 

colonne si l'on connaît, en outre, les températures de l'alimentation, du résidu et du distillat. 

a). Chauffage en fond de colonne : 

  Dans une colonne de distillation, la température la plus basse est celle du ballon de reflux, la 

plus haute est celle du rebouilleur ; elle croît de la tête vers le fond de la colonne. 

b). Refroidissement en tête de colonne : 

  En fonctionnement normale, la température du sommet de la colonne est maintenue plus 

basse que la température du plateau d’alimentation. La température dans la section décroît 

donc en remontant de plateau à plateau à partir de l’entrée. Par conséquent, la vapeur arrivant 

sur chaque plateau se refroidit, se condense partiellement et donne une certaine quantité de 

liquide, riche en produit lourd, le plus facilement condensable. Ainsi au fur et à mesure 

qu’elle monte dans la colonne, la vapeur se débarrasse des parties du produit le plus lourd 

qu’elle contient et sa concentration en produit plus léger augmente constamment. 

  Si l’on dispose d’un nombre de plateaux suffisant, la vapeur qui s’échappe au sommet sera 

celle du produit le plus volatil. Refroidie dans le condenseur de tête, elle donnera un liquide 

appelé « distillat ». 

  L’abaissement de température est provoqué par un refroidissement contrôlé au sommet de la 

colonne. Pour cela, on injecte, au-dessus du dernier plateau une partie du distillat prise dans le 

ballon de tête et qu’on appelle « reflux ». 

  Le rapport entre la quantité de produit de tête employée pour le reflux et la quantité de ce 

même produit envoyée au stockage est dit « taux de reflux ». 

Le liquide introduit en reflux à la même composition que la vapeur de tête. À l’entrée de la 

colonne il se vaporise donc de nouveau, cherchant dans le milieu ambiant la quantité de 

chaleur nécessaire à cette vaporisation. 

I.10.5. Pression : 

  Les variations de pression modifient le profil de température, perturbent le trafic vapeur, et 

in fine la qualité de la séparation. La pression d'une colonne de distillation comme toute 



DESCRIPTION ET MODELISATION   DE LA   
COLONNE DE DISTILLATION 

CHAPITRE I 

 

14 
 

capacité contenant un gaz ou des vapeurs, dépend de la quantité de gaz présente dans le 

volume de la capacité. 

a). Pression de marche : 

  La pression en tête de colonne est un paramètre essentiel du fonctionnement de celle-ci. 

Dans une colonne à distiller, on prévoira un automatisme arrêtant le chauffage en cas 

démontée de la pression. 

b). Pression différentielle de la colonne : 

C'est un paramètre simple à mesurer, qui permet d'apprécier le fonctionnement 

hydrodynamique de la colonne. Une perte de charge trop élevée annonce un engorgement ou 

un encrassement excessif de l'équipement interne. Il en résulte une chute d'efficacité. On peut 

prévoir un dispositif qui réduit automatiquement le régime de fonctionnement de la colonne 

quand elle risque de s'engorger (par exemple, diminution du débit d'alimentation et du 

chauffage lorsque la perte de charge dépasse une valeur limitée). 

I.10.6. Températures à différents niveaux : 

  Les produits à séparer ont des températures d'ébullition différentes de plus de 5 °C, la 

connaissance du profil de température de la colonne permet d'apprécier le profil 

décompositions et de juger le fonctionnement de la colonne. 

I.11. Modélisation  

  Lors de la modélisation il est tenu en compte des hypothèses simplificatrices [11][12] : 

a- on considère le mélange a séparer comme une solution idéale : la distillation s’opère dans 

une plage pas très large de température d’ébullition. 

b- on considère que les deux constituants ont des chaleurs latentes de vaporisation du même 

ordre. On appelle chaleur latente : l’énergie échangée lors d’un changement de phase d’un 

corps [11] 

c- le coefficient de volatilité a est constant. 

d- la colonne est formée de n plateaux théoriques (efficacité de 100%) 

De ces quatre hypothèses, une relation d’équilibre liquide –vapeur est déduites comme suit ; 

𝑦𝑎 =
𝑎𝑥𝑛

1+(𝑎−1)𝑥𝑛
                                                                                     (I.1) 

xn: La composition liquide pour le n plateau  

yn : La composition vapeur pour le n plateau 

a : Coefficient de volatilité relative  

e- on néglige la rétention vapeur au niveau de chaque plateau. 
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f- Les retentions liquides au niveau de chaque plateau, du condenseur et du rebouilleur sont 

considérées comme constantes. 

g- La pression dans la colonne est constante. 

Le modèle est établi a partir des équation caractéristiques des différentes étapes de 

fonctionnement de la colonne [13] : 

➢ Au niveau d’un plateau quelconque : 

                                              

          

 

  

            

   

-Équation du bilan matière globale : 

𝑣𝑓 = (1 + 𝑝𝑓)𝐹 + 𝑣(𝑓−1)                                                            (I.2) 

𝐿𝑓 = 𝐿𝑓−1 − 𝑝𝑓                                                                        (I.3) 

Ou la condition de l’alimentation est définie par : 

p
f=

chaleur fournie pour la vaporisation dun mole de alimentation

chaleur latente molaire de vaporation

 

-Équation du bilan matière partiel : 

𝑑

𝑑𝑡
(𝑀𝑓 , 𝑋𝑓) = 𝐿𝑓+1𝑋𝑓+1 − 𝐿𝑓𝑋𝑓 + 𝑉𝑓−1𝑌𝑓−1 − 𝑉𝑓𝑌𝑓 + 𝐹𝑍𝑓                           (I.4) 

➢ Au niveau du dernier plateau : 

 

      

 

 

 

-équation du bilan matière globale : 

     𝑣𝑛 = 𝑣𝑛−1et 𝑙𝑛 = 𝑙𝑓                                                                    (I.5) 

- équation du bilan matière partiel : 

𝑑

𝑑𝑡
(𝑀𝑛, 𝑥𝑛)= 𝐿𝑟𝑥𝑒-𝐿𝑛𝑥𝑛+𝑣𝑛−1𝑦𝑛−1-𝑣𝑛𝑦𝑛                                        (I.6) 

 

 

 
(𝐹, 𝑧𝑓) 

(𝐿𝑓+1, 𝑥𝑓+1) (𝑣𝑓 , 𝑦𝑓) 

(𝑣𝑓−1, 𝑦𝑓−1) (𝐿𝑓 , 𝑥𝑓) 

(𝑀𝑓 , 𝑥𝑓) 

 

 

(𝑙𝑟 , 𝑋𝑒)  (𝑣𝑛, 𝑦𝑛) 

(𝑣𝑛−1, 𝑦𝑛−1) (𝑙𝑛, 𝑥𝑛) 

(𝑀𝑛, 𝑥𝑛) 
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➢ Au niveau du condenseur : 

 

 

               

 

 

          

-Équation du bilan matière globale : 

𝐷 = 𝑣𝑛 − 𝑙𝑟,                                                                                 (I.7) 

-Équation du bilan matière partiel : 

       
𝑑

𝑑𝑡
(𝑀𝑟 , 𝑥𝑑)= 𝑣𝑛𝑦𝑛-(𝑙𝑟 + 𝐷)𝑥𝑑                                                      (I.8) 

➢ Au niveau du rebouilleur : 

 

     

 

 

 

 

-Équation du bilan matière globale : 

𝐵 = 𝑙1 − 𝑣0                                                                              (I.9) 

-Équation du bilan matière partiel : 

𝑑

𝑑𝑡
(𝑀0𝑥𝑑)= 𝑙1𝑥1-B𝑥𝑑-𝑣0𝑦𝑏                                                         (I.10) 

D’après les équation (I.2),( I.4),( I.5)et(I.7) on a : 

𝑙𝑟 = 𝑙𝑛 = 𝑙𝑛+1=………………=𝑙𝑓+1  

{

𝑣𝑟 = 𝑣𝑛 = 𝑣𝑛+1 = ⋯ = 𝑣𝑓

𝑙𝑠 = 𝑙𝑓 = 𝑙𝑓−1 = ⋯ = 𝐼1

𝑣𝑠 = 𝑣𝑓−1 = 𝑣𝑛+2 = ⋯ = 𝑣0

                                                  (I.11) 

En rajoutant les équations du transfert de chaleur dans le rebouilleur, on obtient un système 

d’équations régissant le fonctionnement de la colonne de distillation : 

𝑥̇ = ƒ(𝑥, 𝑢)                                                                          (I.12) 

Avec : 

𝑥𝑡 ,Vecteur d’état :   𝑥𝑡 = (𝑥𝑑, 𝑥7, … . . 𝑥𝑓 , . . 𝑥1, 𝑥𝑑 , 𝑝𝑐, 𝑣𝑠) 

(𝑀𝑟, 𝑥𝑑) 

(𝐷, 𝑥𝑑) 

 

(𝑣𝑛, 𝑦𝑛) 

 

(𝑙𝑟 , 𝑋𝑑) 

 

(𝑀0, 𝑥𝑑) 

(𝐵, 𝑥𝑏) 

 

(𝑙1, 𝑥1) 

 

(𝑣0, 𝑦𝑏) 
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𝑢𝑡,Vecteur d’entrée : 𝑢𝑡 = (𝑙𝑓 , 𝑝𝑓 , 𝑓, 𝑝𝑠, 𝑧𝑓 , 𝑥𝑣) 

pc: Pression dans le rebouilleur 

ps: Pression à l’entrée du rebouilleur 

xv: Coefficient de contrôle de la vanne de l’alimentation de rebouilleur en gaz. 

La linéarisation autour des valeurs nominales nous ramène à un nouveau système d’équations 

linéaires : 

𝑥̇ = 𝐴𝑥 + 𝐵𝑢                                                                               (I.14) 

Puisque on s’intéresse au contrôle des composition xdet xb,le vecteur de sortie sera pris 

comme y=[xd, xb]t.ces deux sorties sont affectées beaucoup plus par le débit de reflux liquide 

lr et le débit de gaz d’alimentation, note par FV [14]. pour cette raison, le vecteur d’entrée sera 

pris comme U=[lr, Fv] (on peut remplacer Xvpar Fv). 

I.12. Modèle de colonne de distillation : 

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

 

Figure I.7: colonne de distillation 

Dans la configuration dite BT, les variables contrôlées sont les concentrations YD et YB des 

produits chimiques D (sommets) et B (bas), et les variables manipulées sont le reflux L et le 

boilup V. Ce processus présente un couplage fort et de grandes variations de gain en régime 

permanent pour certaines combinaisons de L et V.  

Le modelé : 

 

G(s) =
1

75𝑠+1
(

87.8 −86.4
108.2 −109.6

)                                                         (I.5) 
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I.13. Conclusion 

  Dans ce chapitre, nous avons mené une recherche documentaire liée à la colonne de 

distillation et sa définition et ses types. 

  Et nous avons expliqué le fonctionnement de la colonne de distillation, le modèle est donne 

sous forme d’une matrice de transfert qui est facile à introduire dans les logiciels de la 

simulation. 

 Dans le deuxième chapitre, nous introduisons les méthodes de contrôle d'une colonne de 

distillation 
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II.1. Introduction 

  Les interactions entre les deux entrées et les deux sorties, dans la colonne de distillation 

influent sur la concentration de distillat et le coût de fonctionnement. 

  Dans la synthèse des régulateurs des deux boucles, l’analyse des interactions est une étape 

très importante, pour choisir la bonne configuration de la commande de telle sorte que les 

interactions entre les boucles soient très faibles, ce qui permet l’utilisation de la commande 

décentralisée. 

  Dans ce chapitre, la conception des régulateurs PI décentralisée est proposée afin de réduire 

ou éliminer les interactions ou le couplage qui caractérise le processus de la colonne de 

distillation. 

  Elle consiste à combiner le régulateur PI classique avec la stratégie de découplage inversé. 

II.2. Le concept de l’interaction dans la colonne de distillation [15]. 

  L’interaction dans un système multivariable à deux entrées et deux sorties (2x2).  En boucle 

fermée, c’est l’influence des transmittances telles que les consignes 𝑌𝑟1, 𝑌𝑟2 ou les 

perturbations d1, d2 affectent les sorties 𝑦𝐷, 𝑥𝐵 ou alternativement 

II.3. Phénomène d’interaction [16]: 

 Dans un système multivariable, des interactions existent entre les variables d’entrées et de 

sorties. Ainsi, un changement d’une variable d’entré a pour effet des changements de 

plusieurs variables de sorties, ce qui rend difficile le maintien des performances de chaque 

sortie du système. Aussi les performances d’une sortie peuvent être fortement affectées par les 

paramètres des régulateurs des autres boucles. Pour mettre en évidence le phénomène 

d’interaction, considérons le système de la figure II.1 : 

 

Figure II.1. Commande multi boucles (cas d’un système 2×2). 
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  La présence de la perturbation z1 , introduit un écart entre la sortie Y1 et la consigne R1ce qui 

fait que le régulateur génère une commande U1afin d’annuler cet écart. Cette dernière affecte 

la sortie Y2  à travers le transfert  G21(s), donc la sortie  Y2 s’écarte aussi de la consigne R2 . 

Donc, à cause des interactions, une perturbation ou un changement de consigne affectant une 

sortie se propage dans le système pour perturber les autres sorties d’où le maintien des 

performances des sorties est une tâche rude. 

II.3. Définition de l’interaction dans un système :   

  L’interaction dans un système multivariable en boucle fermée, c’est l’influence des 

transmittances tel que la consigne cf(s)ou la pertubation  zf(s) affect plusieurs sorties 

(yi(s),i≠ j) ou alternativement,c est l influences des transmitances tel que la sorties yi(s) est 

affectee par plusieur consing (𝑐𝑓(s),i≠ j) ou plusieur pertubation zf(s) [16]. 

II.4. Méthode de découplage inverse : 

  La technique de découplage inverse est proposée pour les systèmes multivariables stables 

même en présence des temps de retards et des zéros instable. 

La méthode étudie les systèmes (2× 2),car la plupart des systèmes dont la dimension est 

supérieur a (2× 2) en pratique sont traites comme plusieurs sous-systèmes (2× 2),[18][33] 

II.4.1. La configuration de découplage inversé [17] [18]  

   Dans le cas de découplage conventionnel : le découpler est simple mais le système découple 

est complexe et donc il est difficile à contrôler pour éviter ces inconvénients ,Shinskey[19]a 

proposé la structure de découplage inverse (fig.II.2) on note p=diag(P11, P22) :le processus 

decouple,G=[GIJ(i, j = 1,2)]2×2 :le système a decoupler, D=[DIJ(i, j = 1,2)]2×2 :le decoupleur 

et C=diag(C1, C2) :le controleur de système decouple. 

 

Figure II.2. Découplage inversé 
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La structure de découplage est simple. 

Le système découple obtenu est simple : p=diag (G11, G22). 

La relation entre les entrées du système ui et les sorties de controleur ci est donnee par : 

[
u1

u2
]=D× [

𝑐1

𝑐2
] ⇔ [

u1

u2
]=[

G11G22

G11G22−G21G12
   

−G11G21

G11G22−G21G12

   

−G12G22

G11G22−G21G12

G11G22

G11G22−G21G12

] × [
𝑐1

𝑐2
]                        (II.1) 

On peut transformer cette équation comme suit : 

 

[
u1

u2
]=[

1
0

  
1
0

] [
c1

c2
]+[

0
−G21

G22

  
−G12

G11

0
] [

u1

u2
]                                                                        (II.2) 

II.4.2. la synthèse de découpler [18]  

On différencie trois cas de processus : 

➤Cas 1 : Un processus dont les éléments 𝐺𝑖𝑗 = 𝐾𝑖𝑗 (𝑖, 𝑗 = 1,2), avec 𝐾𝑖𝑗 différent de Zéro, 

stable, et il ne contient ni un zéro instable ni un temps de retard : [19] 

1) Si 𝐺11/𝐺12e𝑡   𝐺21/𝐺22sont propres, on utilise la configuration présentée dans figure II.2. 

2) S’ils sont non propres, on utilise la configuration de découplage inversé alternatif Figure 

II.2. Les éléments de découpleur deviendront 𝐺11/𝐺12e𝑡   𝐺21/𝐺22 (propres). 

La relation entre la sortie 𝑌𝑖 et la commande C𝑖 sera : 

{
𝑌1 = 𝐺12𝑐1
𝑌2 = 𝐺21𝑐2

                                                                                                        (II.3) 

Le système découplé sera : 

p=[
𝐺12 0

0 𝐺21
]                                                                                                      (II.4) 

3) Si 𝐺11/𝐺12e𝑡   𝐺21/𝐺22sont bi-propres, on peut utiliser les deux configurations, celle de la 

figure II.2 ou de la figure II.3. 

 

Figure II.3 : Le découplage inversé alternatif 
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➤Cas 2 : Un processus dont les éléments 𝐺𝑖𝑗 = g𝑖𝑗 e−θijs (i,j=1,2), avec g𝑖𝑗, différent de zéro, 

stable, et il ne contient pas de zéro instable: [19] 

1)On considère que  𝐺12/𝐺11e𝑡   𝐺21/𝐺22 sont propres, 𝜃𝑖𝑗 est le retard dans une fonction de 

transfert.  

2)  𝐺12/𝐺11e𝑡   𝐺21/𝐺22sont non propres, on utilise la configuration présentée dans figure II.3.  

3) si 𝜃11=𝜃12et 𝜃21=𝜃22, alors les deux paires  𝐺12/𝐺11,   𝐺21/𝐺22 sont réalisables. Donc, on 

peut utiliser les deux configurations figure II.2 et figure II.3. 

4) S’il existe un élément non réalisable dans chaque paire  𝐺12/𝐺11e𝑡   𝐺21/𝐺22)on va insérer 

un temps de retard en amont de l’entrée de processus, convenable pour forcer l’élément non 

réalisable à être réalisable [HUA94]. 

Prenons le cas où𝜃11>𝜃12,21>𝜃22et𝜃11-𝜃12<𝜃21-𝜃22Le terme( 𝐺21/𝐺22)era non réalisable 

plus que le terme 𝐺12/𝐺11. 

Donc pour éviter le terme le plus non réalisable, on choisit la configuration de la figureII.2. 

Puisque 𝐺12/𝐺11= (g12/g11)𝑒θ12−θ11, on va insérerNx= 𝑒θ12−θ11à l’entréeU2de processus 

dans la figure II.4. 

 Le terme 𝑁𝑥 va augmenter le temps de retard des 𝐺12𝑒𝑡 𝐺22. 

Les termes de découpleur vont changer en : 

 

{
𝐷12 = −

𝐺12

𝐺11
= −

𝐺12

𝐺11
𝑁𝑋

𝐷21= −
𝐺21

𝐺22
= −

𝐺21

𝐺22𝑁𝑋

                                                                             (II.5) 

Puisque𝜃11-𝜃12<𝜃21-𝜃22, 𝑁𝑥 garde D21réalisable 

Le système découplé sera 𝑇 = 𝑑 (𝐺11, 𝐺12Nx) : 

 

{
𝑌1=𝐺22𝑐1

𝑌2=𝐺22𝑁𝑋𝑐2
                                                                                             (II.6) 
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Figure II.4: Le découplage inversé avec un temps de retard inséré 

Cas 3 : un processus dont les élément Gij =gij(s − zij)
my  e−∅ys(i, j=1,2), avec gij diffèrent de 

zéros, stable et sans zéro instable.zij Représente le zéro instable de Gij. 

On suppose que ∅11=∅12et ∅21=∅22et 

On s suppose que z11=z12et z21=z22 

1) si G12/G11= g12/g11(s − z)m(G12/G11) et G21/G22= g22/g21(s − z)m(G21/G22) tel que 

m(G12/G11)>0 et m(G21/G22)>0, 

Les éléments de découpleur G12/G11 et G21/G22 seront stables et réalisables. Dans ce cas, on 

utilise la configuration de la fig. (II.2) 

2 ) si G12/G11= g12/g11(s − z)m(G12/G11) et G21/G22= g22/g21(s − z)m(G21/G22) tel que 

m(G12/G11)< 0 et m(G21/G22)<0, Les élément de découpleur G12/G11 et G21/G22 seront 

stables et réalisables. Dans ce cas, on utilise la configuration de la fig. (II.3) 

3) si m(G12/G11)=0 et m(G21/G22)=0,alors les deux paires (G12/G11, G21/G22) seront 

realisables.donc on peut utiliser les deux configuration fig (II.2) et fig. (II.3) 

4) S’il existe un élément non réalisable dans chaque pair (G12/G11, G21/G22)et 

(G11/G12, G22/G21), on va insérer un all-pass term Nx en amont de l’entrée de processus, 

convenable pour supprimer le pole instable Prenons le cas ou m (G12/G11)< 0, m 

(G21/G22)>0,‖m(G12/G11)‖<‖m(G21/G22)‖et G12/G11 et G21/G22. Ont le même pole instable 

s=z. Le terme (G22/G21) sera non realistable plus que le terme (G12/G11). Donc pour éviter le 

terme le plus non réalisable, on choisit la configuration de fig. (II.2). 

On va insérer Nx à l’entrée u2 de processus fig (II.4). 
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                                Nx = ∏
−s+z

s+z∗

|m(G12/G11)|
i=1                                                                  (II. 7) 

Ou z∗represente le conjugue de z les termes de découpleur ont la forme donne par (2.33) 

puisque ‖m(G12/G11)‖<‖m(G21/G22)‖, Nx garde D21 réalisable. Le système découple à la 

forme de (2.6). 

II.4.3. Les avantages de découpleur inversé : 

-La structure de découplage inversé évite les inconvénients de découplage conventionnel. 

-La structure de découpleur inversé est simple. 

-la synthèse du contrôleur sera aussi simple. 

II.5. Application de découpleur inversé sur la colonne de distillation 

  Etant donné les avantages apportés en utilisant le découpleur inversé avec la configuration 

présentée dans la figure II.2, dont la réduction de couplage dans les systèmes multivariables, 

le calcul des deux termes de découpleur 𝐷12 et 𝐷21 pour le système multivariable de la 

colonne de distillation, on trouve : [20] 

{
𝐷12(𝑆) = −

18,9(16.6𝑠+1) 𝑒−2

12,8(21𝑠+1)

𝐷21(𝑆) = −
6,6(14,4𝑠+1)

19,4(10,9𝑠+1)
 𝑒−4

                                                             (II.8) 

II.6. Applications des régulateurs PI décentralisés : BLT, IMC-PI, Astrom et Fruehauf 

  Une fois les découpeurs partiels sont obtenus, les contrôleurs PI sont conçus séparément 

pour les deux boucles. Par conséquent, comme le montre la figure II.3, quatre contrôleurs sont 

utilisés : deux contrôleurs classiques PI de rétroaction, plus deux découpeurs, 𝐷12 et 𝐷21. 

  Les signaux d'entrées des deux découpleurs à 𝐷12 et 𝐷21, sont conçus pour compenser les 

interactions indésirables du processus, et les signaux de réaction des sorties des régulateurs PI. 

Les fonctions de transfert de ces deux contrôleurs PI peuvent être écrites comme suit : 

𝐺𝑟,𝑖 =
𝑈𝑖(𝑠)

𝐸𝑖(𝑠)
= 𝐾𝑝𝑖

(1 +
1

𝑇𝐼−𝑖𝑠
)      i=1,2                                          (II.9) 

  Où 𝑈𝑖 est la variable manipulée et 𝐸𝑖 est le signal d'erreur. 

𝐾𝑝𝑖
, 𝑇𝐼−𝑖 : représentent le gain proportionnel et le temps d’intégration respectivement du 

contrôleur PI d’une boucle i. 

  On obtient les différents paramètres pour les deux contrôleurs, qui sont représentés dans les 

tableaux II.1-II.4 pour la première et la seconde boucle, respectivement. 

  Dans le domaine de Laplace, équation de commande (II.9)) peut être écrite comme suit : 

Ui = (𝐾𝑝𝑖
+

𝐾𝑙−𝑖

𝑠
)𝐸𝑖(𝑠)                  𝑖 = 1,2                                             (II.10) 
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Où 𝐾𝑙_𝑖
 : est le gain intégral du régulateur de boucle i. 

a). Régulateur PID par BLT 

Dans ce chapitre, nous sommes appelés à faire une comparaison de la méthode BLT (Biggest 

Log-modulus Tuning), qui est la méthode la plus populaire pour le réglage du contrôleur PI 

décentralisé. Celle-ci est utilisée dans différents travaux parmi lesquels on cite à titre indicatif 

l’article [21] avec d’autres méthodes nommées : Tuning Rules. 

 

Proportionnel (𝑲𝒑_𝒊
) Temps d’intégration (𝑻𝑰−𝒊) 

Boucle 1 0,38 8,29 

Boucle 2 -0.075 12,6 

                            Tableau II.1 : les paramètres de régulateur PI par la méthode BLT 

b). Régulateur d’Astrom et Hagglund (1995) [22][23] 

{
𝑲𝒑_𝒊

=
𝟎.𝟑𝟔𝑻𝒊𝒋

𝑲𝒊𝒋 Ø𝒊𝒋

𝑻𝑰−𝒊 = 0.32Ø𝑖𝑗
                      i=j=1,2                                                   (II.11)        

     

Proportionnel (𝑲𝒑_𝒊
) Temps d’intégration (𝑻𝑰−𝒊) 

Boucle 1 0.8219 3.2 

Boucle 2 -0.1558 9.6 

 

Tableau II.2 : les paramètres de régulateurs PI par la méthode d’Astrom et Hagglund (1995) 

c). Régulateur de Fruehauf, et al. (1993) [23][24] 

{
𝑲𝒑_𝒊

=
𝟓𝑻𝒊𝒋

𝟗𝑲𝒊𝒋 Ø𝒊𝒋

𝑻𝑰−𝒊 = 5Ø𝑖𝑗
                      i=j=1,2                                                                   (II.12)        

Proportionnel (𝑲𝒑_𝒊
) Temps d’intégration (𝑻𝑰−𝒊) 

Boucle 1 0.7248 5 

Boucle 2 -0.0863 15 

           

Tableau II.3 : les paramètres de régulateur PI par la méthode de Fruehauf, et al. (1993) 
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d). Régulateur IMC-PI [20] 

Pour calculer les paramètres PI, le modèle interne de commande (IMC) l'adaptation des règles 

est adoptée [25]. 

-Le régulateur IMC-PI est utilisé le plus souvent dans les procédés industriels en raison de ses 

nombreux avantages : 

-Sa simplicité 

-Sa performance robuste 

-Sa forme analytique qui est plus facile à mettre en œuvre en temps réel. 

Les paramètres du régulateur PI sont [26]: 

{
𝑲𝒑_𝒊

=
𝟐𝑻𝒊𝒋+ Ø𝑖𝑗

𝟐𝑲𝒊𝒋 (Ø𝒊𝒋+𝜷)

𝑻𝑰−𝒊 =
1

(Ø𝒊𝒋+𝜷)

                      i=j=1,2                                                 (II.13)        

   Le paramètre  𝛽 devrait satisfair : 𝛽>0.2𝑇𝑖𝑗et 𝛽 > 0.25 Ø𝑖𝑗. 

Proportionnel 

(𝑲𝒑_𝒊
) 

Temps 

d’intégration 

(𝑻𝑰−𝒊) 

 

       β 

Boucle 1 0.3054 17.25 3.4 

Boucle 2 -0.0863 15.98 6.5 

Tableau II.3 : les paramètres de régulateurs PI par la méthode IMC-PI [20] 

II.7. Conclusion 

  Dans ce chapitre des généralités sur les systèmes multivariable et leur commande ont été 

présentées. 

 Un des phénomènes qui rend la commande d’un système multivariable difficile est la 

présence des interactions entre les variables du système. Comme les techniques de découplage 

présentent des limites de réalisation physique, il est préférable d’opter pour un système de 

commande multiboucle. Vu les avantages de cette dernière, elle reste la méthode la plus 

utilisée en industrie. 

 Découplage inverse est proposée pour les systèmes multivariables stables même en présence 

des temps de retards et des zéros instable. 
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 Plusieurs PI décentralisés combinés avec découplage inversé ont été utilisés pour commander 

chaque boucle unique de la colonne de distillation. 

Le régulateur par la méthode IMC-PI permet d'obtenir la meilleure réponse dans les deux 

boucles (concentration de distillat et la concentration de résidu) avec un suivi de référence 

rapide et sans dépassement, un bon rejet de perturbation et une erreur statique nulle et un 

couplage éliminé en présence de découplage inversé. 
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III.1. Introduction  

Le régulateur PI décentralisé a été utilisé dans le chapitre précédent, il a donné de bonnes 

performances dont la mesure où le système réel régit par le modèle nominal établi. Nous 

savons que tout processus, voire ses paramètres s’exposent à une dérive au fur et à mesure que 

le temps passe. Les colonnes de distillations sont parmi ces systèmes, qui subissent durant 

leurs cycles de fonctionnement, des contraintes, de variations de pression et de température, 

provoquant des variations dans les paramètres d’où on se retrouve avec des incertitudes.  

Il convient donc de chercher d’autres lois de commandes, afin de garantir la stabilité et les 

performances même en présence des incertitudes dues aux erreurs de modélisation.  

Le modèle obtenu par identification est aussi appelé modèle nominal, il représente d’une 

manière approximative le système réel. Il décrit le comportement du système non linéaire de 

la colonne de distillation W.B. Des incertitudes sont dues à la linéarisation autour des points 

de fonctionnement, et aux retards approximés. Pour obtenir un contrôleur robuste qui doit 

satisfaire un compromis entre la robustesse de la stabilité et les performances; ou l’une des 

conditions seulement, il existe plusieurs méthodes de robustesse, parmi lesquelles on trouve: 

LQG, la méthode 𝐻2, la méthode𝐻∞, . Ces méthodes donnent des résultats très efficaces mais 

dans une plage fréquentielle limitée.  

Notre but est de concevoir une loi de commande dite robuste afin d’assurer la stabilité et 

les performances nominales même en présence des incertitudes et de perturbation.  

Dans notre cas, nous allons présenter la méthode de robustesse qui fait l’objet de ce 

chapitre : La méthode𝐻∞.  

III.2. La commande 𝑯∞ 

III.2.1. Concept de base  

III.2.1.1. Rappel des Principaux outils mathématiques  

Plusieurs outils mathématiques constituent les pierres angulaires de la commande 𝐻∞ [27]. 

Nous présentons dans ce paragraphe un aperçu de ces derniers. Pour plus d’informations, nous 

indiquons à titre indicatif les références suivantes : [28][29]  

a). La valeur singulière  

Les valeurs singulières d’une matrice𝐴 ∈ ℂ𝑚× 𝑛, notées(𝐴), sont les racines carrées des 

valeurs propres 𝜆𝑖de la matrice𝐴∗𝐴. Où 𝐴∗désigne la matrice transposée conjuguée de𝐴.  

Si𝑚>𝑛, sinon de 𝐴𝐴∗:  

σi(A) = √λi A ∗ A = √λi AA ∗               (III.1) 
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Elles sont des quantités réelles positives ou nulles. Le nombre de valeurs singulières non 

nulles est égal au rang de la matrice𝐴. 

La décomposition de A en valeurs singulières s’écrit :  

𝐴 = U ∑V∗                         (III.2) 

Où U ∈ ℂ𝑚×𝑚et V ∈ ℂ𝑛×𝑛sont deux matrices unitaires : UU∗= 𝐼𝑚 et VV∗= 𝐼𝑛.  

Les colonnes de U et V sont respectivement les vecteurs propres de 𝐴𝐴∗ et𝐴∗𝐴.   

Avec, ∑∈ ℂ𝑚×𝑚= diag (𝜎1……𝜎m) pour m=n, sinon ∑ est complétée par des zéros. Les plus 

grandes et les plus petites valeurs singulières sont notées 𝜎 ̅ (𝐴)  et 𝜎 (𝐴) respectivement  .  

b). La Norme  𝑯∞ 

C’est la norme induite par la norme des fonctions 𝐻2. De plus, cette norme mesure le gain 

maximal (pic de résonance) de la réponse fréquentielle de 𝐺𝑑(𝑒
−𝑗𝜔), on obtient donc : 

‖𝐺𝑑(𝑒
−𝑗𝜔)‖

∞
= 𝑚𝑎𝑥

𝜔
𝜎[𝐺𝑑(𝑒

−𝑗𝜔)]                                                                  (III.3) 

L’équation (III.3) est encore équivalente à celle donnée par : 

‖𝐺𝑑(𝑒
−𝑗𝜔)‖

∞
= 𝑆𝑢𝑝𝑈(𝑧−1)∈ℋ2 (

‖𝑌(𝑧−1)‖2
‖𝑈(𝑧−1)‖2

) 

Dans le cas multivariable, on peut écrire tout simplement, comme le montre la figure III.1 :  

 

‖(𝑗𝜔)‖∞ = sup𝜔𝜖𝑅(𝐺(𝑗𝜔))              (III.4) 

  

 

 

 

 

 

 

 

 

Figure III.1: Valeurs singulières et norme 𝑯∞ d’une matrice de transfert. 

La norme infinie d’une fonction de transfert est donc le majorant sur l’ensemble des 

pulsations  de la norme induite par la norme 𝑯∞. On peut expliquer comme le gain 

maximum en fréquence (𝐺 (jω)) de la fonction de transfert G(s).  

Pour le calcul de la norme , il y a deux méthodes dont l’une est graphique : [30]  

 

 
 
 
 
 
 
 
 
 
 

 

 

 

  
 

| 𝐺 ( 𝑗 𝜔 ) | 

𝜎 𝑖 ( 𝐺 )  
𝜎 ( 𝐺 )  

𝜎 ( 𝐺 )  

𝜔  
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1- On peut tracer la fonction 𝜎(𝐴(𝑗𝑤)) = 𝑓(𝑗𝑤), et déterminer sa valeur maximale, 

l’inconvénient de cette méthode est de manquer un pic étroit (sous évaluer le maximum).  

2- Le maximum est déterminé par utilisation de l’algorithme de dichotomie, c’est la méthode 

utilisée dans le Toolbox MATLAB   

3- Et les performances de synthèse. 

III.2.1.2. Les fonctions de sensibilités  

Le système multivariable bouclé représenté par la figure III.2, où G(s) est le système 

nominal et K(s) est le contrôleur [31] [32] [33] [34].  

L’avantages de la rétroaction en présence d'incertitude et la fonction de transfert de la 

matrice de contrôle SISO classique de conception de rétroaction pourraient être généralisés à 

l’aide des systèmes MIMO description de la valeur singulière de la fonction de matrice de 

transfert dans [CHA13] par : 

 

Figure III.2: Système multivariable bouclé perturbé 

 

Les différents signaux interviennent en des points bien définis de la boucle: 

𝑤: Signal de consigne ou référence𝑌𝑟.  

𝑒: Erreur de suivi de consigne  

𝑦: Signal de sortie ou de réponse   

𝜀: Erreur de suivi (non mesurable) 

𝑢: Commande 

di: Perturbation de la commande  

d0 : Perturbation de la sortie b: Bruit de mesure.  

Les transferts entre les entées exogènes pouvant affecter les performances du système en 

boucle fermée, les signaux de commande et de sorties [35]. La notation TIJ(s) indique le 

transfert entre le signal d’entrée i et le signal de sortie j [32]. 
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    E(s)=TwεW(s)+Tdiεdi (s)+Toεdo (s)+Tbεb(s)                                              (III.5) 

Y(s)=TwyW(s)+Tdiydi (s)+Toydo (s)+Tbyb(s)                                             (III.6) 

   U(s)= TwuW(s)+Tdiudi (s)+Toudo (s)+Tbub(s)                                           (III.7) 

Un système bouclé multivariable peut être défini complètement par quatre (04) équations 

de transferts différentes. Ces dernières s’écrivent en fonction de et  par les équations 

suivantes : [36][32] 

S(s)=TwyW(s)=[1 + K(s)G(s)]−1                                                              (III.8) 

T(s)=TwyW(s)=𝐾(𝑠)[1 + K(s)G(s)]−1                                                      (III.9) 

    KS(s)=TwuW(s)=[1 + K(s)G(s)]−1                                                          (III.10)  

    GS(s)=TdiyW(s)=𝐺(𝑠)[1 + K(s)G(s)]−1                                                  (III.11) 

S et T représentent la fonction de sensibilité et la fonction de sensibilité complémentaire du 

fait qu’elles indiquent la sensibilité des grandeurs des systèmes face aux signaux de 

perturbations exogènes montrées par les équations (III.5-7) [37].  

III.2.1.3. Performances d’un système bouclé multivariable  

Une loi de commande est dite robuste si elle conserve le bon fonctionnement du système 

malgré les variations d’incertitudes du modèle [29]. A partir d’un tel système, il peut être 

intéressant d’étudier. 

a). Stabilité interne Une notion très importante est celle de stabilité interne. Soit le 

schéma suivant : 

 

Figure III.3: Structure d’un système bouclé pour l’analyse de la stabilité interne 

    Où 𝑑 : est la perturbation qui agisse sur le système (par exemple en entrée de celui–ci). 

Une boucle fermée est dite stable de façon interne si toutes les fonctions de transfert du 

système en boucle fermée produisent des sorties bornées (𝜀 et 𝑢) sur la figure III.3 à partir 

d’entrer d’amplitude bornée (w, d). 

Ainsi d’après ce qui été vu par la suite, pour qu’il 𝑦 ait stabilité interne, il faut que les 

fonctions de transfert (𝑠)et 𝑇(𝑠)soient simultanément stables (les pôles sont à parties reelles 

strictement negatives) 
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D’autre part, il est possible de démontrer qu’il y a stabilité interne si et seulement si la 

fonction de transfert (𝑠) est stable et s’il n’y a pas de compensations pôles-zéros instables 

entre le système G(s) et le contrôleur k(s). 

b. Performance nominale 

Le régulateur calculé sur la base du modèle nominal doit permettre à la boucle fermée de tenir 

certaines performances dites : performances nominales. 

 Le comportement entrée/sortie du système de la figure III.2 est donne par la relation : 

Y(𝑠) = (𝐼 + (𝑠)𝐾(𝑠))-1𝐺(𝑠)𝐾(𝑠). (𝑠) + (𝐼 + (𝑠) (𝑠))-1                 (III.12) 

on peut alors définir la matrice de sensibilité ‘S’ et la matrice de sensibilité complémentaire T 

par : Matrice de sensibilité 

S(𝑠) = (𝐼 + (𝑠) 𝐾(𝑠))                                                                          (III.13) 

➢ Matrice de sensibilité complémentaire  

T(𝑠) = (𝐼 + (𝑠) 𝐾(𝑠))−1𝐺(𝑠) 𝐾(𝑠)     (III.14) 

Alors l’équation (III.12) s’écrit :  

𝑌(𝑠)= 𝑆(𝑠). (𝑠)+T(𝑠).W(s)                                                                 (III.15) 

On a de plus:  

 U(s) =K(s) S(s) (W(s)-d(s))                                                               (III.16)  

Et l’erreur d’asservissement est donnée par la formule suivante :  

E(s)=W(s)-Y(s)=(1+G(s)K(s))-1(W(s)-d(s))=S(s)(W(s)-d(s))                 (III.17)  

L’expression (III.15) montre que pour atténuer l’effet des perturbations  sur les sorties, il 

faut minimiser la norme de ‘S’.  

Les expressions (III.13) et (III.14) vérifient la relation :  

T(s) +S(s) = (1+G(s) K(s))-1G(s) K(s) + (1+G(s) K(s))-1=1                   (III.18)  

Il s’agit alors d’effectuer un compromis entre la robustesse de la stabilité et les performances. 

c). Robustesse en stabilité  

Si le système demeure stable en présence d’incertitude telle que les mesures de 

modélisation, les bruits de mesures ou les perturbations externes.  

Le modèle perturbé (réel), sera stable si les valeurs singulières maximales du modèle 

nominal en boucle fermée, sont inférieures aux valeurs singulières maximales de l’inverse de 

la spécification sur la stabilité [LUN88].  

𝜎 ̅[𝑆(𝑠)] ≤ 𝛾 𝜎[
1

𝑊3
]                                                                             (III.19) 
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Telle que :𝑊3(𝑠) désigne la matrice de la spécification sur la stabilité, cette dernière englobe 

tous les modèles perturbés dont les valeurs singulières maximales sont au-dessous de ces 

valeurs, si on prend en compte cette spécification, cela revient à prendre en compte tous ces 

modèles perturbés [38].  

d). Robustesse en performance  

La robustesse en performances signifie que les performances sont conservés en présence 

des incertitudes et perturbations (les performances pouvant se mesurer en terme de: temps de 

monté et de réponse, découplage des E/S des systèmes, perturbation à la sortie, des signaux de 

commande acceptable,...).  

La robustesse en performances est évaluer comme la robustesse en stabilité, on a besoin de 

vérifier si l’incertitude mentionnée par cahier des charges est prise en compte lors de la 

synthèse du contrôleur robuste.  

La condition de robustesse des performances d’un système bouclé est donnée par :  

𝜎 ̅[𝑆(𝑠)] ≤ 𝛾 𝜎[
1

𝑊3
]                                   (III.20) 

Telle que : 𝑊1(𝑠)est la matrice de la spécification sur les performances.  

S(s)joue un rôle très important dans la description des incertitudes sur le modèle, et leurs 

effets sur les performances de la boucle fermée. 

III.2.2. La synthèse de contrôleur H∞ 

III.2.2.1. Forme standard  

Il est nécessaire d’utiliser le formalisme standard, qui permet décrire le modèle du système 

et le cahier de charges qui donne un cadre très général pour la synthèse de lois de commande.  

On note que le vecteur W : représente les entrées exogènes tels que : les signaux de 

références, les perturbations et les bruits. Le vecteur U : représente les commandes, le vecteur 

Z: associés aux objectifs de performances (représente les performances exprimant la 

robustesse), le vecteur Y : les mesures disponibles pour élaborer la commande.  

 

Figure III.4: La forme standard 
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La figure III.4, présente l’interconnexion en boucle fermée de la matrice P(s) connue sous 

le nom de système augmenté et le contrôleur K(s).  

Le système P(s) est formé des sous-systèmes intervenant dans l’interconnexion et de la 

manière dont ils sont liés les uns aux autres. 

 En le partitionnant convenablement en quatre (04) équations de transferts MIMO, on peut 

écrire : 

[
Z(s)
Y(s)

]=[
𝑃11 𝑃12
𝑃21 𝑃22

] [
W(s)
U(s)

]                                                                    (III.21) 

La loi de commande est connue par l’équation :  

U(s) = K(s)Y(s)                                                                                 (III.22) 

A partir de l’équation (III.21) et (III.22), on peut écrire  de la façon suivante :  

Y(s) = 𝑃21(𝑠)W(s) + 𝑃22(𝑠)U(s) = 𝑃21(𝑠)W(s) + 𝑃22(𝑠) K(s)Y(s)                 (III.23) 

Tzw(s) = 𝐹𝑙(𝑃, 𝐾) = 𝑃11(𝑠) + 𝑃12(𝑠)K(s)(Sl − 𝑃22(𝑠) K(s))
−1𝑃21(s)             (III.24) 

Le problème H∞ standard dans la définition est la minimisation de la norme d’une matrice 

de transfert en boucle fermée entre les entrées exogènes W et les sorties régulées Z est donnée 

par la transformation algébrique appelée ‘Linear Fractionnel Transformation’ (L.F.T) 

inferieur. Ce qui mène à l’équation générale de l’ensemble des objectifs de commande 

suivante :  

Z=Tzw(s).W = 𝐹𝑙(𝑃, 𝐾).𝑊                                                              (III.25) 

III.2.2.2. Le problème𝐇∞ standard  

Le problème 𝐇∞ standard qui est basé sur la minimisation de la norme H∞ de la matrice de 

transfert𝐹𝑙(𝑃(𝑠), 𝐾(𝑠)).  

Ce denier peut être formulé sous deux formes différentes : la forme optimale et la forme 

sous-optimale [39][40].  

Théorème 2.1 Le problème𝐇∞ standard sous optimal :  

Il consiste à synthétiser un contrôleur K(s) étant données que P(s) et γ>0; peut être menée 

en cherchant à:  

• Assurer la stabilité du système bouclé de la figure III.4; 

• Assurer ‖𝐹𝑙(𝑃(𝑠), 𝐾(𝑠))‖∞ < γ : Limiter le gain entre  et  à une centaine valeur γ, donc à 

assurer à TZW une normeH∞ inférieure àγ.  

Ce problème est appelé le problème𝐇∞ standard sous-optimal, sont les régulateurs qui 

satisfont les deux conditions précédentes.  

Théorème 2.2 Le problème 𝐇∞standard optimal :  
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Il consiste à synthétiser un contrôleur K(s) étant donné que P(s); peut être mené en 

cherchant à:  

• Assurer la stabilité interne du système bouclé de la figure III.4;  

• Assurer‖𝐹𝑙(𝑃(𝑠), 𝐾(𝑠))‖∞ .  

Ce problème plus contraignant, la recherche d’un tel contrôleur est souvent délicate du 

point de vue théorique et numérique. En pratique, il est souvent pas nécessaire et parfois 

indésirable de calculer un contrôleur optimal.  Pour les raisons mentionnées ci-dessus, nous 

concentrons sur le problème H∞ standard sous optimal [41].   

Les contrôleurs correspondant à la valeur de γ la plus petite possible seront dire « 

optimaux » [42].  

III.2.3. La résolution du problème 𝐇∞ 

La méthode de la résolution la plus utilisée pour déterminer un contrôleur, solution du 

problème standard est l’algorithme de Glover-Doyle [43] [28] qui est basé sur les équations 

de Riccati.  

Le contrôleur K issu est robuste en stabilité et en performance vis-à-vis des incertitudes sur 

le modèle. La limite de la robustesse peut être déterminée à posteriori à l’aide de l’outil 

µanalyse, on n’est pas intéressé à cette analyse car les incertitudes sont déjà déterminées.  

III.2.3.1. Représentation d’état du système  

La résolution du problèmeH∞ standard utilise la forme LFT et la présentation d’état de la 

matrice interconnexion P(s) (système augmenté), est donnée sous la forme suivante : 

[42][44][45]  

P :{

𝑥̇ = 𝐴𝑥(𝑡) + 𝐵1𝑊(𝑡) + 𝐵2𝑢(𝑡)

𝑧(𝑡) = 𝐶1𝑥(𝑡) + 𝐷11𝑊(𝑡) + 𝐷12𝑢(𝑡)

𝑦(𝑡) = 𝐶2𝑥(𝑡) + 𝐷21𝑊(𝑡) + 𝐷22𝑢(𝑡)
                                          (III.26) 

 

Avec: w(t) Є ℝm1,u(t)Є ℝm2,z(t)Є ℝp1,y(t)Є ℝp2,x(t)Єℝpn,P1≥m2,P2≤m1 

Et la condition initiale x (0)=0 de sorte que : [45] 

P(s) Peut-être encore noté comme suit : [44]  

{
  
 

  
 𝑃(𝑠) = [

𝑃11 𝑃12
𝑃21 𝑃22

] = [
𝐶1
𝐶2
] (𝑠𝐼 − 𝐴)−1[𝐵1 + 𝐵2] + [

𝐷11 𝐷12
𝐷21 𝐷22

]

= [
𝐴 𝐵1 𝐵2
𝐶1 𝐷11 𝐷12
𝐶2 𝐷21 𝐷22

]

= [
𝐴 𝐵
𝐶 𝐷

]

                         (III.27) 
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III.2.3.2. Les hypothèses : 

Avant de résoudre le problèmeH∞ standard par l’équation de Riccati, certain nombre 

d’hypothèse doivent être vérifié       [40][41][42][32][34] 

H1 : la paire (A ,B2) est commandable et la paire (C2, A) est observable, c’est hypothèse 

classique de toutes méthodes utilisant les variables d’états. Elle permit la garantit de 

l’existence d’une loi de commande K(s) qui stabilise le système en boucle fermée. Ces 

conditions sont suffisantes dans cette hypothèse pour assurer que la matrice de transfert du 

régulateur soit propre.  

H3 :∀ 𝑤 ∈  ℝ, 𝑟𝑎𝑛𝑔 [
𝐴 − 𝑗𝑤𝐼𝑛 𝐵2

𝐶2 𝐷12
]=n+m2 

Cette hypothèse garantit que le transfert P12 n’a pas de zéro sur l’axe imaginaire.  

H4 :∀ 𝑤 ∈  ℝ, 𝑟𝑎𝑛𝑔 [
𝐴 − 𝑗𝑤𝐼𝑛 𝐵1

𝐶2 𝐷21
]=n+p2 

Apres la vérification impérative des hypothèses H1-H4, des conditions supplémentaires 

seront ajoutées, permettent d’alléger les calculs et surtout de fournir des expressions 

analytiques relativement simples:[32][23]  

{

𝐷11 = 𝐷22 = 0

𝐷12
𝑇 [𝐶1 𝐷12] = [0   𝐼𝑚2]

[
𝐵1
𝐷21

] 𝐷12
𝑇 = [

0
𝐼𝑚2

]

                                                       (III.28) 

        

III.2.3.3. Résolution par l’algorithme de Glover-Doyle  

Généralement, la résolution de problème standard 𝐻∞ est mise en œuvre numériquement 

sur un calculateur et elle repose sur la résolution d’une série d’équations de Riccati, connue 

sous le nom d’algorithme de Glover-Doyle. La méthode de résolution a été programmée sous 

Matlab, la recherche d’un contrôleur tel que le problème𝐻∞ admette une solution pour la plus 

petite valeur de 𝛾 compris dans intervalle [𝛾𝑖𝑛𝑓, 𝛾𝑠𝑢𝑝] est assurée par la fonction Hinfsyn de la 

mu analyse and synthesistoolbox.  

Théorème 2.3 : sous les hypothèses H1-H4 et les conditions supplémentaires dans 

l’expression (III.28), il existe un correcteur(𝑠) le problème standard𝐻∞ a une solution si et 

seulement si les cinq conditions suivantes sont remplies : [42]  

(i) La matriceH∞ = [
A γ−2B1B1

T − B2B2
T

−C1
T −AT

]  n’a pas de valeur propre sur l’axe imaginaire.  
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(ii) Il existe une matrice symétrique 𝑋∞ = (𝐻∞) ≥ 0                                                          

 c’est-à-dire   𝐴𝑇𝑋 + 𝑋𝐴 + 𝑋(𝛾−2𝐵1𝐵1
𝑇−𝐵2𝐵2

𝑇𝑋 + 𝐶1
𝑇𝐶1) = 0.  

(iii) La matrice J∞ = [
AT γ−2C1C1

T − C2C2
T

−C1C1
T −A

]  n’a pas de valeur propre sur l’axe imaginaire.  

(iv) Il existe une matrice symétrique 𝑌∞ = (𝐽∞) ≥ 0 

(v) (𝑋∞𝑌∞) <𝛾2 

Où 𝜌(.) désigne le module de la plus grande valeur propre (rayon spectral).  

La solution du problème standard est donnée par le théorème suivant :  

Théorème 2.4 :  

Sous les conditions du théorème 4.3, l’ensemble de tous les contrôleurs sous optimaux  

(𝑠) stabilisant le système d’une manière interne et satisfait ‖𝑇𝑍𝑊‖∞ <𝛾 est égale à l’ensemble de 

toutes les matrices de transfert de𝑦 vers𝑢 dans la figure III.5 [28] [41] [42] . 

 

Figure III.5: L’ensemble des contrôleurs centraux stabilisant le système 

L’ensemble des contrôleurs K(S) répondant au problème est donc écrit par LFT  

K(s)=FL(Ka(s),ɸ(s))ou ɸ(s)∈ℝ H∞avec ‖, ɸ(s)‖∞<γ est n’importe quelle fonction 

de transfert stable de‖TZW‖∞ <γ.OuKa est  représenté par : 

Ka(s) = [
Ȃ∞ −z∞I∞ z∞B2
F∞ 0 Im2
−C2 IP2 0

]                                                             (III.29)                      

Avec : 

{
 
 

 
 Ȃ∞ = A + γ−2B1B1

TX∞ − B1B1
TX∞ − B−1F∞ + Z∞L∞C2

F∞ = B2
TX∞

L∞ = −Y∞C2
T

Z∞ = (I − γ−2X∞Y∞)
−1

                     (III.30)  

Le contrôleur central est un contrôleur particulier, obtenu en prenant ɸ = 0, ce qui donne :  
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 K0(s) = [
Ȃ∞ −Z∞L∞
F∞ 0

]                                                                       (III.31) 

La mise en œuvre de cette solution consiste à utiliser tout d’abord les résultats de théorème 

4.3 pour approcher la valeur optimale de  par Dichotomie (procédure appelée couramment γ 

itération). Puis on calcul ensuite le contrôleur central en appliquant théorème 4.4  

III.2.4. Construction du critère  𝐇∞ 

III.2.4.1. Synthèse  𝐇∞ direct  

L’un des problèmes de base de la synthèse H∞ est présenté dans la figure III.3, avec la 

perturbation en entrée d qui agissent sur le système G(s)et le signal de consigne w, on 

surveille l’évolution de deux signaux l’erreur𝜀 et la commandeu u en tenant compte des deux 

signaux w et d en présente sous la forme matricielle suivant:[42]  

[
𝐸(𝑠)
𝑈(𝑠)

] = 𝑀(𝑠) [
𝑊(𝑠)

𝑑(𝑠)
] = [

𝑆(𝑠) 𝑆(𝑠)𝐺(𝑠)
𝐾(𝑠)𝑆(𝑠) 𝑇(𝑠)

] [
𝑤(𝑠)
𝑑(𝑠)

]                              (III.32) 

III.2.4.2. Synthèse  𝐇∞ pondérée  

Critère ne permet pas d’atteindre des performances acceptables, en suivi de consigne, rejet 

de perturbations et robustesse vis-à-vis d’incertitude du modèle [42] [32] [36]. 

Pour contourner cet obstacle, généralement, dans le cadre de la synthèseH∞, les fonctions 

de transfert sont pondérées par des filtres.  

Il est important de souligner dans ce contexte que les fonctions de pondération peuvent être 

placées à différents endroits à l’intérieur du système augmenté , de manière à savoir une 

matrice de transfert pondérée entre les entrées exogènes  et les sorties à minimiser .  

Considérons à cette fin le schéma de la figure III.6, dans lequel l’erreur  est pondérée par 

le filtreW1(s), la commande u par w2(s), et l’entrée de perturbation d est la sortie d’un filtre 

parw3(s).  

La formulation ci-dessus s’avère en pratique trop rigide car elle ne laisse aucun élément de 

choix au concepteur [42].   

 

Figure III.6: Système asservi pondéré 
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En se référant au problème représenté par le schéma ci-dessus, où 𝑤 et 𝑑 comme signaux 

d’entrées et 𝑒1 et 𝑒2 comme signaux à surveiller, on peut calculer la matrice de transfert du 

système interconnecté, on obtient : [42] [PAL06]  

[
𝐸1(𝑠)
𝐸2(𝑠)

] = 𝑀(𝑠) [
𝑊(𝑠)

𝑑(𝑠)
] = [

𝑊1𝑆(𝑠) 𝑊1𝑆(𝑠)𝐺(𝑠)𝑊3

𝑊1𝐾𝑆(𝑠) 𝑊2𝑇(𝑠)𝑊3
] [
𝑤(𝑠)
𝑑(𝑠)

]                 (III.33) 

Comme pour le cas sans pondérations, le problème𝐻∞ correspondant consiste à la 

détermination d’une valeur 𝛾 positive et d’un contrôleur K(𝑠) qui stabilise le système et qui 

soit capable de satisfaire les conditions suivante : [32][42]  

‖
𝑊1𝑆(𝑠) 𝑊1𝑆(𝑠)𝐺(𝑠)𝑊3

𝑊1𝐾𝑆(𝑠) 𝑊2𝑇(𝑠)𝑊3
‖
∞

<𝛾                                                      (III.34) 

 

 

Figure III.7: Formes typiques des gabarits contraignants les fonctions de sensibilité 

(a)-Gabarit sur S, (b)-Gabarit sur GS, (c)-Gabarit sur KS, (d)-Gabarit sur T  

Résoudre le problème (III.34) au lieu de celui proposé précédemment sous la forme 

matricielle de l’équation (III.32) que leur avantage permet de modeler plus facilement les 

transferts(𝑠), 𝐾(𝑠), 𝑆𝐺(𝑠) et𝑇(𝑠).  

D’après les propriétés de la norme𝐻∞, l’équation (III.34) peut être décomposée dans ses 

parties élémentaire afin de voit l’influence des pondérations sur les différents fonctions de 

transfert donc, si la conditions (III.34) est vérifier, alors les 4 conditions le sont aussi : 

[42][32]  

‖𝑤1(𝑠)𝑆(𝑠)‖∞ <𝛾⟺ ∀ 𝜔 ∈ ℝ|𝑆(𝑗𝜔)| <
γ

|w1(jω)|
                                                     (III.35) 

‖𝑤2(𝑠)𝐾(𝑠)𝑆(𝑠)‖∞ <𝛾⟺ ∀ 𝜔 ∈ ℝ |𝐾(𝑗𝜔)𝑆(𝑗𝜔)| <
γ

|w2(jω)|
                                   (III.36) 
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‖𝑤1(𝑠)𝐺(𝑠)𝑤3(𝑠)‖∞ < 𝛾 ⟺ ∀ 𝜔 ∈ ℝ      |𝑆(𝑗𝜔)𝐺(𝑗𝜔)| <
γ

|w1(jω)w3(jw)|
              (III.37) 

‖𝑤2(𝑠)𝑇(𝑠)𝑤3(𝑠)‖∞ <𝛾⟺ ∀ 𝜔 ∈ ℝ|𝑇(𝑗𝜔)| <
γ

|w2(jω)w3(jw)|
                                   (III.38) 

Dans la figure III.7, On voit la réponse fréquentielle de chacune des fonctions 𝑆, 𝐾𝑆, 𝑆𝐺, 𝑇 est 

contrainte par un gabarit qui dépend des filtres choisis, avec𝛾> 0 est le niveau de 

performance.   

III.2.4.3. Mise sous forme standard  

Une fois choisis les filtres de pondération, il reste à mettre le problème ainsi défini sous 

forme standard, c’est-à-dire à identifier les schémas blocs dans les figures III.4 et III.6.  

Il est possible donc de générer un nouveau modèle appelé modèle augmenté à partir 

duquel, le correcteur est élaboré via la représentation d’état pour chaque fonction de transfert 

de(𝑠), 𝑤1(𝑠), 𝑤2(𝑠), 𝑤3(𝑠) comme suit : [42]  

(𝑠): {
entrée (u −  b)

sortie z
    ⇒   {

ẋ =  AG x +  BG (u −  b)
z =  CG x                              

                   (III.39)  

𝑤1(𝑠):{
entrée ε
sortie e1

               ⇒   {
A1x1 +  B1(w –  z)

e1 =  C1x1 +  D1(w −  z)
  (III.40) 

𝑤2(𝑠):{
entrée u
sortie e2 

⇒{
ẋ2 =  A2x2 +  B2u
e2 =  C2x2 +  D2u

                                                 (III.41)  

𝑤3(𝑠):{
entrée d
sortie b

              ⇒{
ẋ3 =  A3x3 +  B3d
b =  C3x3 +  D3d

                              (III.42)   

[

ẋ1
ẋ2
ẋ3
ẋ4

]=[

AG
−B1CG
0
0

0
A1
0
0

0
0
A2
0

−BG C3
0
0
A3

] [

x
x1
x2
x3

] [

0
𝐵1
0
0

−BG C3
0
0
𝐵3

] [
W
d
]+[

BG
0
B2
0

]                  (III.43) 

[
e1
e2
] = [

−𝐷1𝐶𝐺
0

𝐶1
0

0
𝐶2

0
0
] [

x
x1
x2
x3

] + [
𝐷1 0
0 0

] [
𝑊
𝑑
]+[

0
𝐷2
]u                                  (III.44) 

𝜀 = [−CG 0 0 0] [

x
x1
x2
x3

] + [𝐼      0] [
W
d
]+[0]u                                                  (III.45)  

La résolution du problème H∞ standard, consiste à trouve 𝛾 > 0, et chercher un régulateur 

K(s) stabilisant le système en boucle fermée et satisfaisant la contrainte suivante :  

‖TZW‖∞=‖
W1(1 + KG)

−1

W2(1 + KG)
−1   

W1G(1 + KG)
−1

W2TW3
‖
∞

< 𝛾                   (III.46)  
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III.2.4.4. Le choix des fonctions de pondérations  

Le choix des fonctions de pondérations expriment les spécifications donnés par le cahier de 

charge (erreur statique, temps de montée, rejet de perturbation, commande raisonnable, 

découplage, incertitude) exprimé dans le domaine temporelle, sont convertis vers le domaine 

fréquentielle, qui sont écrites : comme étant des gabarits fréquentielle 
𝛾

‖𝑤𝑖‖
 de chacune des 

transferts de ‖TZW‖∞ conduits à la minimisation de la norme H∞ du transfert pondéré.  

Les fonctions de pondérationW1,W2, W3 ne sont pas nécessairement des fonctions du premier 

ordre. Elles peuvent être constantes ou d’ordre supérieur à un suivant les contraintes du cahier 

de charges et les besoins du concepteur pour la réalisation du correcteur. 

Le choix de ces fonctions n’est pas implicite et il est sujet de quelques tâtonnements pour 

arriver aux “meilleures” fonctions de pondération tel que : [32] [42] [35]  

• La fonction de pondération 𝐖𝟏 

Le choix de la fonction de pondération W1 est permet de rejeter la perturbation et l’erreur 

de suivi de consigne de basse fréquences. Elle permet de définir les performances du système 

en boucle fermée, un filtre passe-haut minimise  par le gabarit|𝑊1
−1|, donc une bonne 

précision en régime permanant.  

• La fonction de pondération 𝑾𝟐 

Le choix de la fonction de pondération𝑊2 de tel façon que le gabarit| 𝑊2
−1| mettre en 

demeure la réponse sous la forme d’un passe-bas de transfert𝐾𝑆. Afin de limiter la bande 

passante de régulateur, borner l’énergie du signal de commande. 

• La fonction de pondération 𝑾𝟑 

Le choix de la fonction de pondération𝑊3 est permet de pour assurer la robustesse de la 

stabilité de la stabilité et aux incertitudes paramétrique et l’atténuation de l’effet des bruit de 

mesure sur la sortie, en améliorant les performances en hautes fréquences en boucle fermée.  

III.2.5. Sensibilité mixte  

Dans ce chapitre l’approche d'optimisation𝐻∞ a été introduit que la stabilisation robuste et 

formulé des performances nominales et robuste sous problèmes d'optimisation de la norme𝐻∞ 

de certaines fonctions de coût. Plusieurs formulations de la fonction de coût sont applicables à 

la conception du contrôleur robuste appelée𝑆/𝐾𝑆/𝑇 pondéré par les filtres de pondérations𝑊1, 

𝑊2, 𝑊3.  
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Le problème standard de la théorie de la commande𝐻∞, est de trouver un contrôleur (𝑠) 

stabilisant, et qui satisfait l’inégalité suivante :  

‖TZW‖∞=‖
W1S(s)

W2K(s)S(s)

W3T(s)

   ‖ < 𝛾                                                         (III.47) 

                 

 

Figure III.8: Configuration du système augmenté 

III.3. Procédure d’optimisation par 𝐇∞ 

Nous avons présenté le problème H∞ avec les étapes pour la détermination des contrôleurs 

robustes. Toutes ces étapes de calculs peuvent être jugées longues avant l’obtention de la 

structure du contrôleur, car il faut les effectuer pour chaque valeur du paramètre γ. Il est donc 

préférable de recourir à un algorithme de calculs, ce qui permettra l’obtention du contrôleur 

robuste de façon plus rapide et plus précise.  

III.4. Conclusion : 

Ce chapitre a fait l’objet de la présentation de la synthèse de contrôleurs robustes par la 

technique H∞ de la colonne de distillation. Nous avons exposé la théorie pour l’obtention 

d’une loi de commandes robustes.  

Dans un autre volet, nous avons introduit les incertitudes non structurées dans le but de 

vérifier la robustesse en performance du système nominal et perturbé. 

Dans le chapitre suivant, nous appliquerons la commande H∞sur la colonne de distillation 

(simulation). 

 



 

CHAPITRE IV :  

RÉSULTATS DE SIMULATION ET  

DISCUSSION 
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IV.1. Introduction : 

Ce chapitre est consacré à l’application des lois de commandes décentralisée avec découplage, 

𝐻∞ respectivement sur notre modèle de la colonne de distillation dont la synthèse a été faite 

dans les chapitres précédents. Dans cette partie, plusieurs tests ont été faits, Ces essais ont été 

effectués par application des réponses indicielles et dans le cas des conditions de 

fonctionnement pour un système nominal et lorsque le système devient incertain. 

 

IV.2. La commande robuste 𝐻∞ : 

Dans cette section, la synthèse du contrôleur robuste, qui stabilise le système bouclé cité 

dans les chapitres précédents, est effectuées seulement par la résolution du problème de 𝐻∞  

donné par le critère. Dans ce cas, le contrôleur à synthétiser par cette stratégie de commande 

doit assurer les spécifications ci-dessous : 

1- Assurer la stabilité interne du système bouclé avec des énergies de commandes très 

réduites. 

2- Assurer une bonne dynamique de poursuite des trajectoires de référence. 

3- Assurer une bonne dynamique de rejection des perturbations en présence des erreurs de 

modélisation présentées sous forme d’incertitudes multiplicatives non structurées 

amenant en sortie du modèle de synthèse 

4- Assurer une bonne dynamique d’atténuation des effets des bruits de mesure qui affectent 

la boucle de commande. 

Nous verrons, que ces spécifications sont imposées afin d’améliorer les robustesses fournies 

par le contrôleur prédictif primaire. Il faut noter ici que la satisfaction simultanée des deux 

dernières spécifications est pratiquement impossible dans la même plage de fréquences. A cet 

effet, on synthétisera des contrôleurs robustes assurant un bon compromis de robustesse entre 

la stabilité robuste et les performances nominales du système bouclé. Pour assurer ce 

compromis de robustesse avec une marge de sécurité élevée, on doit passer par l’une des deux 

voies suivantes :  

➢ Soit on assure une bonne marge de la stabilité robuste en minimisant, au mieux, les 

valeurs singulières maximales de la sensibilité complémentaire en hautes fréquences. En re-

vanche, la satisfaction de la condition sur les performances nominales doit être contrôlée en 

basses fréquences.  
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➢ Soit on assure une bonne marge de performances nominales en minimisant, au maxi-

mum possible, les valeurs singulières maximales de la sensibilité directe en basses fréquences. 

En revanche, la satisfaction de la condition sur la stabilité robuste doit être contrôlée en hautes 

fréquences.  

A cet effet, la réalisation de tous les objectifs suscités peut être assurée via des choix adéquats 

des pondérations qui sont proposées ici dans l’espace continu. Ces dernières doivent être 

préalablement discrétisées avant le développement du modèle augmenté généralisé et la 

formulation du problème de sensibilité mixte correspondant. 

La figure IV.1 représente : le Schéma fonctionnel du système de contrôle 

 

 

 

 

 

 

Figure IV.1: Schéma fonctionnel du système de contrôle 
 

IV.2.1. Compromis de robustesse : 

Le but de cette partie consiste à satisfaire les quatre spécifications citées précédemment. Cette 

satisfaction doit être assurée avec un meilleur compromis de robustesse fourni par le réglage 

proposé dans la première voie citée ci-dessus 

A cet effet, la spécification sur les performances nominales est représentée par la pondération 

continue 𝑊1(𝑠) qui a été choisie comme suit : 

𝑊1(𝑠) = (
𝑊111

0

0 𝑊122

) (𝑠) , ou 𝑊111
= 𝑊122

=
𝑠+0.0012

1.2+1.2𝑒−05
  Cette spécification permet d’avoir 

une idée sur la dynamique de réjection des perturbations du système bouclé en présence des 

erreurs de modélisation de type multiplicative en sortie. De plus, elle permet également d’avoir 

une idée sur la dynamique de poursuite des trajectoires de référence à savoir le temps de 

réponse, le temps de montée, l’erreur stationnaire, …, etc.  

Dès lors, la spécification sur la stabilité robuste est présentée par la pondération 

continue 𝑊3(𝑠). Cette dernière a été choisie comme suit :  
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𝑊3(𝑠) = (
𝑊311

0

0 𝑊322

)  , où  𝑊311
= 𝑊322

=
𝑠+0.004167

0.1𝑠+0.005
 , Cette spécification permet d’avoir une 

idée sur la dynamique d’atténuation de plusieurs effets causés par les bruits de mesure et la 

dynamique négligée en hautes fréquences.  

Les deux pondérations précédentes sont maintenant utilisées afin de formuler le critère de 

sensibilité mixte correspondant. La solution optimale de celui-ci peut fournir la représentation 

d’état du contrôleur robuste 𝐾𝐻 , on obtient donc : 

𝐴𝑐𝑝 =   1.0𝑒 + 09 ∗  

[
 
 
 
 
 

−2.5374  − 0.0000 − 0.0000 − 0.0894     0.0262   0.0002

  −0.0000  − 0.0011   0.0055  − 0.0000   − 0.0000    0.0017

0.0000      0.0000   − 0.0000    0.0000    0.0000   − 0.0000

0.0004  0.0000    0.0000    0.0000   − 0.0000   − 0.0000

0.000  − 0.0000    0.0000    0.0000   − 0.0000   − 0.0000

0.0000  0.0000   − 0.0000    0.0000   − 0.0000   − 0.0000 ]
 
 
 
 
 

 

 

𝐵𝑐𝑝 =  

[
 
 
 
 
 
−0.0000   − 0.0000

−0.0000    0.0000

−0.0161    0.0129

−0.0129   − 0.0161

0.4334    0.5355

−0.5352    0.4332 ]
 
 
 
 
 

 

 

 

𝐶𝑐𝑝 = [
−8.9641    0.0039   − 0.0196   − 0.3146    0.0926   − 0.0055

8.9782    0.0039   − 0.0196    0.3151   − 0.0926   − 0.0066
] 

 

𝐷𝑐𝑝 = [
0     0

0     0
] 

 

IV.2.2. Réponse fréquentielle : 

La figure IV.2 représente la stabilité robuste : 

 

Figure IV.2 : stabilité robuste 
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La robustesse du système bouclé a été analysée dans la même plage des fréquences 

mentionnées dans le chapitre précédent. Par conséquent, la Figure IV.3 présente la condition 

sur la stabilité robuste du système bouclé par le contrôleur cité ci-dessus. On obtient donc la 

figure suivante : 

 

Figure IV.3 : stabilités robustes fournies par le contrôleur 

    La Figure IV.3 montre clairement la satisfaction de la condition de robustesse précédente 

obtenue par le contrôleur synthétisé par la méthode 𝐻∞  et cela pour chaque fréquence 

appartenant au gabarit fréquentiel 𝜔𝑚𝑖𝑛 ≤ 𝜔 ≤ 𝜔𝑚𝑎𝑥 . 
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La figure IV4 représente la performance nominale : 

 

 

Figure IV.4 : performances nominales 

La Figure IV.5 présente la condition sur les performances nominales du système bouclé par 

le contrôleur robuste de la méthode 𝐻∞.. On obtient la figure suivante :  

 

 
 

Figure IV.5 : performances nominales fournies par le contrôleur 
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Sur la Figure IV.2, on constate clairement nettement que la condition de robustesse sur les 

performances nominales est respectée par le contrôleur de la méthode 𝐻∞. 

 le compromis de robustesse « stabilité robuste-performances nominales » reste bien respecté 

par la méthode  𝐻∞ dans toute la plage fréquentielle. 

 

La figure IV.6 représente la sensibilité mixte : sa forme est : 

 

 
 

Figure IV.6: Sensibilité mixte 

 

IV.2.3. Réponse temporelle : 

 

Lorsque les deux régimes permanents sont atteints :  

    Une consigne de 1 est appliquée sur Y1, a l’instant t=0 (sec). 

    Une variation de consigne de 0 à 1 est appliquée sur Y2, à l’instant t=2000(sec). 
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Figure IV.7 : Simulations pour changements de consignes sur Y1 

 

 
Figure IV.8: Simulations pour changements de consignes sur Y2 

 

 

 

D’après les figures IV.7 et IV.8, il est clair de constater que le contrôleur robuste synthétisé 

par la méthode 𝐻∞ a la capacité de fournir la meilleure dynamique d’atténuation des bruits de 

mesure. Les dynamiques de poursuite et de réjection des perturbations de ce contrôleur sont 

acceptables quoiqu’elles nécessitent encore d’autres améliorations. 
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IV.3. Application de la méthode de découplage : 

IV.3.1 Réglage du contrôleur dans Simulink avec LOOPTUNE : 

IV.3.1.1 Les objectifs de contrôle : 

Les objectifs de contrôle sont les suivants : 

• Contrôle indépendant des concentrations sommets et bas en assurant qu'un changement du 

point de consigne haut Dsp a peu d'impact sur les fonds concentration B et vice versa 

• Rejet rapide des perturbations d'entrée affectant le reflux effectif L et bouillir V Pour atteindre 

ces objectifs, nous utilisons l'architecture de contrôle présentée la FigureIV.9. Cette 

l'architecture se compose d'une matrice de découplage statique DM en série avec deux PI 

contrôleurs pour le reflux L et boilup V.  

La configuration de découplage convenable pour ce cas est donnée comme suit : 

 

Figure IV.9 : régulateur de découpleur pour colonne de distillation 

 

La commande looptune fournit un moyen rapide de régler les boucles de rétroaction MIMO. 

Lorsque le système de contrôle est modélisé dans Simulink, il vous suffit de spécifier le réglage 

blocs, les signaux de contrôle et de mesure, et la bande passante souhaitée, et looptune configure 

automatiquement le problème et règle le contrôleur paramètres. Looptune façonne la réponse 

en boucle ouverte pour fournir une action, roll-off et marges de stabilité MIMO adéquates. 

 

 

Les paramètres des systèmes : Gain de crête = 1, itérations = 46 

 

Valeur de gain cible atteinte, Gain cible = 1. 

 

Découpleur : 𝐷 =
4.228 −3.33
−5.62 4.56
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𝑃𝐿 =    𝐾𝑝 + 𝐾𝑖 =
1

𝑠
    avec   𝐾𝑝 =  7.08 , 𝐾𝑖 =  0.0938 

𝑃𝑉 =    𝐾𝑝 + 𝐾𝑖 =
1

𝑠
   avec : 𝐾𝑝 =  −5.26 , 𝐾𝑖 =  −0.0726  

IV.3.1.2Réponses fréquentielles : 

 

 

Figure IV.10 : les gains min, max en boucle ouverte 

IV.3.1.3. Réponses temporelles : 

Ensuite, nous tracerons les réponses en boucle fermée à partir de la référence Et la turbulence 

dans les concentrations des pics et des creux. Réponses contrôlées Démontrez un bon 

compromis entre le suivi et le rejet des perturbations Figure IV.11 et Figure IV.12  
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Figure IV.11 : Simulations pour suivi des points de consigne 

 

Figure IV.12 : Simulations pour rejet de perturbation  
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IV.3.2. Réglage du contrôleur dans MATLAB : 

IV.3.2.1. Test de suivi de consigne : 

 

Figure IV.13 : suivi des points de consigne 

Sur l’évolution des sorties de la figure (3.11), on remarque une amélioration des 

performances du procédé en boucle fermée : les erreurs statiques sont nulles ; le temps de 

réponse à 5% est égal à 4 s ; les dépassements sont éliminés ; le découplage total des 

entrées/sorties du procédé est réalisé. 
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IV.3.2.2. Test de rejet de perturbation : 

 

Figure IV.14 : rejet de perturbation  

On relève de bonnes performances sur les réponses indicielles, car : 

− les erreurs statiques sont nulles 

− le temps de réponse à 5% est égal à 4 s. 

− le découplage des entrées/sorties du procédé en boucle fermée est réalisé. 

IV.3.2.3. Rejet des perturbations d’entrée : 

 

Figure IV.15 : rejet de perturbation d’entrée en boucle ouverte et fermée 
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Les résultats sont quasiment identiques à ceux obtenus dans Simulink 

IV.4. Conclusion : 

Ce chapitre a été consacré à la synthèse par la méthode H∞ et découplage appliquée sur la 

colonne de distillation. Une analyse en boucle ouverte a montré que le système en boucle 

ouverte est stable. Néanmoins, pour un meilleur fonctionnement, une loi de commandes est 

nécessaire pour l’amélioration de ses performances.  

L’algorithme d’optimisation par H∞ utilisé sur ce procédé a permis d’avoir une stabilisation 

de la boucle fermée en plus de la garantie des performances désirées dans la synthèse 
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CONCLUSION GENERALE 

Le travail présenté dans cette mémoire porte sur la modélisation et le contrôle robuste d’une 

colonne de distillation. 

L’objectif de notre recherche est d’élaborer une commande robuste afin d’assurer la Stabilité 

et les performances nominales même en présence d’incertitudes et des Perturbations. 

  Au début, nous avons fait une recherche documentaire liée à la colonne de distillation et sa 

définition et ses types. et nous avons expliqué le fonctionnement de la colonne de distillation, 

le modèle est donne sous forme d’une matrice de transfert qui est facile à introduire dans les 

logiciels de la simulation. 

  Ensuite, on a présenté les équations, les hypothèses simplificatrices et la modélisation non 

linéaire du bilan de matière à l’intérieur de la colonne pour comprendre l’écoulement de 

matière dans le modèle obtenu par identification de W.B, linéarité autour des points de 

fonctionnement, qui ont été adoptés dans le cadre de notre travail, une simulation en boucle 

ouverte nous montre que le système présente des dépassements et des interactions d’où le 

besoin d’analyser ces interactions et introduire un régulateur en boucle fermée afin de 

contrôler les compositions en tête et en bas de colonne. 

  On a développé des règles d’ajustement des paramètres d’un contrôleur PI classique en se 

basant sur la méthode IMC, la méthode Fruehauf et al. Et d’Astrom et al. Un découplage 

inversé est appliqué avec des régulateurs décentralisés ont montré l’efficacité de découplage 

proposé. Une étude comparative a été faite en comparant 

ces différentes méthodes proposées avec la commande BLT. 

A l’issu de ce travail, des comparaisons des performances des lois de commandes 

proposées ont clairement montré l’avantage de contrôleur robuste 𝐻∞ dans le maintien de 

l’indice de performance. Ces performances sont interprétées par la robustesse du contrôleur 

𝐻∞ vis-à-vis des variations des gains et des variations des gains et des retards 

simultanément par rapport aux autres commandes : IMC-PI et MPC sans utilisation d’un 

découplage inversé. 

On a obtenu des très bons résultats (rapidité, rejet de perturbation) par l’utilisation de la 

commande robuste 𝐻∞ à la colonne de distillation. 
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