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Résumeé- Cet article est consacré au suivi de consigne enréponse des capteurs va introduire des contraioteEs sur le
concentration de substrat a l'intérieur d’'un bioréacteur continu.  choix de la période d’échantillonnage.

L'objectif de cette approche est de proposer une loide
commande trés facilement implémentable sur des syshes
industriels tout en obtenant des performances tempelles
satisfaisantes. Cette simplicité est obtenue parutilisation d’'une
période d'échantillonnage variable sur un algorithne de
commande prédictive non-linéaire.

Mots-clés— Commande, prédictif, nonlinéaire, bioprocédé

L'objectif de ce travail est de présenter une licdmmande
discrete non linéaire facilement implémentablewsusysteme
temps réel industriel, basée sur une méthode déhésm
proche du linéaire et permettant ainsi I'utilisatides outils
d’analyse connus. De plus, cette approche ne faure
hypothése sur les différentes lois physico-chimsgoises en
jeu lors des réactions.

I. INTRODUCTION . . . . .
Cet article est organisé de la maniére suivant chiapitre

LA synthese de lois de commande dans les bioteogieslo gy jyant présente le modéle de bioréacteur étudiuiesera
est un probleme difficile a résoudre de part laureat tjlisé dans 'exemple d'illustration donné au derrchapitre.
méme des phénomenes mis en jeu. L'approche papaant|e chapitre 3 est consacré a la description deoladé

une simple linéarisation autour d’'un point de fammement ~ommande permettant de suivre un profil de consigne le

n'est pas acceptable a cause des non-linéaritésyaations  gypstrat. Le chapitre 4 détaille la synthése de cetmmande
des paramétres physiques et des saturations desners.  gyr un exemple déja étudié dans diverses publitsatio

Parmi tous les probléemes rencontrés, nous nous ssmm
intéressés au suivi de consigne de la concentrdBosubstrat
dans un bioréacteur continu. La variable de commagst

Il. MODELE DUBIOREACTEUR

A. Equation du bilan massique

dans le cas présent le taux de dilution. Plusiappsoches ont
déja été proposées pour résoudre ce problémeydacphnue
étant une commande linéarisante par retour deequrdisentée
initialement par [1] et reprise ensuite dans [2][&t La
principale difficulté rencontrée avec cette appeodst la
nécessité de connaitre les vitesses de réactie@svariantes
proposent d'obtenir ces vitesses de réaction greintiation
de mesures faites sur le réacteur [4] ou de coresidges
vitesses comme lentement variables et de les ebtEmi
utilisant un algorithme adaptatif [5]. Une autreievdares
étudiée actuellement est d'utiliser un observateun-linéaire
[6], [7] ce qui permet dans certains cas de ne gamsr a
connaitre les expressions de ces vitesses [8], [9].

Toutes ces approches sont développées en tempiswcditu
'apparition de certaines difficultés lors de
implémentation. Les deux principales difficultésnsa’une
part l'utilisation d'un algorithme d’intégration mérique et
d'autre part le temps de réponse des capteursumstitant
les réacteurs. L'utilisation d'un algorithme d'igtétion
numérique pour la discrétisation va provoquer letepd’un
certain nombre de propriétés essentielles de la dei
commande (la stabilité globale notamment) et augeneie
temps de calcul de la commande. D’autre part, neptede

Le bioréacteur étudié est de type continu danededl une
culture d'une variété de bactérie est effectuég.dldonc une
seule variable de biomas&¢t) (mg.I") qui se développe en
consommant un seul type de subsg@t) (mg.I). Le bilan
massique conduit au systéeme d’équations suivant :

{X ) =r() - D()X(t)

S(0) = —k () + D) (Sin(6) = SO) @)

Avec les notations suivantes :

Sin(t) (Mg.I") : concentration du substrat entrant.
D(t) (Jours) : taux de dilution.

r(t) (mg.I".Jours") : vitesse de réaction.

k : coefficient staechiométrique.

leur

L'objectif de la loi de commande est le suivi d'profil de
substras*(t) indépendamment des variations de
concentration du substrat entrdpi(t) . Le taux de dilution

D(t) est la variable de commande. Nous supposons, dans

cette article, que la vitesse de réaction suibilaé Monod, i.e

_ s()
() =ty Ks+S(t)

X () )



avecu,, etKg notant respectivement la vitesse maximale deommander est donnée par :
croissance spécifique et la constante de saturation G(z) = —280Sin0) _ B (8)
.- . - L 7z—-eP2(S05m0)Ts = Az~ 1)
Pour montrer qu'il est possible d'utiliser une pée
d'échantillonnage constante, nous linéarisons cedéo oy T, est la période d'échantillonnage. En raison des

autour d'un point d'équilibre definit par le quaptet grandes variations des paramétres pendant le  sigvi
(S0, X0, Sino» Do) A partir de (1), nous obtenons alors legonsigne et afin d'éviter un sur-échantillonnage e

relations suivantes : violation du théoréme de Shannon, nous utilisonmadéle a
D, = ums_o (3) paramétres constants mais a période d'échantilipgmna
Ks+5o variable.
(Sino = So) = k Xo (4) La période d'échantillonnage est ajustée en ligme e

fonction du point d'équilibre afin de conserver peoduit

Le comportement du bioréacteur autour du  point dg (s, Sing)Ts constant. 11y a deux avantages a procéder de la
fonctionnement est obtenu par un développementgide sorte, tout d'abord le théoréme de Shannon estouesj

1) a l'ordre 1: , . , .
(3) respecté et ensuite le dénominateur@g) est constant. La

KX méthode de synthése de la loi de commande peus alor
¢(t) = 70 — X, d(t) e 4 . NN ;
x(t) = py, (Ks+50)? s(t) = Xo s'inspirer de l'approche linéaire et I'implémentati se
. k Ks iy X résume a la mise en ceuvre d’'une équation de récarre
$(t) = —k Do x(t) = Do + 4 22 s (1) ) q
Ik +(Sino — So) d(t) + Dy i (t) [ll. ALGORITHME DE COMMANDE

A. Schéma de commande linéaire

ou x(t), s(t), si,(t) etd(t) sont les variations locales desLe comportement entrée/sortie du bioréacteur pew é
différentes variables. En considérasg,(t) comme une approximé par le systéme d'équations aux différemscivant:
perturbation, nous obtenons la représentationtd'éta

. {A(q_l) y() = B(g™Y) u(t) + v(t) )
(a‘c(t)) [0 HaGgrsyXo (x(t)) .\ A(q™H)v(®) = g™y ()
NG —kD, —D,+ % s(t)

X 0 ol q* représente I'opérateur retafa,(t)} and{y(t)} sont les
( 0 )d(t)+( )Sin(t) (6) variables de commande i.d(t) et de sortie i.es(t).
Sino — So Dy p " . ,
{r(®)} est une séquence d'impulsion d'occurrence et
d’amplitude inconnue. Les polynémdg§q~?) et B(¢g~') ont
La fonction de transfert reliant la commandét) et la les expressions suivantes :
concentration du substra{t) est caractérisée par les pbles

(p1, p2) et le zérd(z,) tel que : {A(q_l) =1-a;z7" (10)
B(q™") = b;z™"
p1 =Dy ;
S g )= _Ks Gino=S0), 7 OU a; = eP2l0Sm0)Ts0)  est un paramétre constant et
P2(So, Sino) = T(KetSIS. (7) , \ < . -
(Ks+S0)So by (sg, sing) un paramétre dépendant du point d’équilibre.

2y = =Dy Une premiere synthése est réalisée autour d’'untpoin
d’équilibre en utilisant le formalisme de la comrdan
prédictive [9],[10]. Ce qui nous conduit a la l@ dommande
suivante usuelle :

La simplification (p;,z;) met en évidence la non-
commandabilité « locale » de la concentration dgidanasse.
Il est donc possible d’écrire la relation reliamtcloncentration
de substrat au taux de dilution par une fonctionrdnsfe,rt du s (g=HD, (g Hu(t) + R, (g~ Dy () = T,(q~Dy* () (11)
premier ordre pur dont la constante de temps dépukyd
valeurs des variables définissant le point d’éhali

Ouy*(t) est la séquence de référencesiét). Le polyndme
En cherchant & suivre un profil de consigne detsatbs™(t), caractéristiqué.,,(¢~1) de la fonction de transfert est :
la constante de temps du systéeme varie dans delegan
proportions ce qui entraine des contraintes asséesfpour la P.,(¢™') = A(¢™ 1S, (gD, (1) + ¢ b1, R, (¢ 1)(12)
détermination de la période d’échantillonnage. Afenne pas
subir ces contraintes, nous avons choisi d'utilisermodéle OU by, représente la valeur dé, au point d'équilibre
discret variant dans le temps. L'originalité deppaoche considéré.
consiste a faire varier la période d'échantillormag pas,
comme dans d’autres travaux, les parametres duleodé

B. Le modeéle discret a période d’échantillonnage Valiea
La fonction de transfert échantillonnée bloquésyktéme a



Afin de réaliser un compromis performances/bruiisaisant A chaque période d'échantillonnage, nous réalisons
sur tout le domaine de fonctionnement, le poingdikbre I'adaptation paramétrique suivante du correcteur :
retenu pour la synthése de la loi de commandeedst qui

exhibe la plus grande sensibilité au bruit de mmsles R(qg™L,S,) = bin R,(g™D (19)
parametres de synthése sont déterminés au courge d'u b1(So)
procédure itérative qui se base sur le modelageliffésentes _ Pe(qY)
fonctions de sensibilité qui sont de bons indicatede T@ ™80 = & 6 (20)

performances et de robustesse en stabilité. L'aeasrsurtout
mis sur le rejet de la perturbation de sortie icaractérisé

par la fonction de sensibilité : Avec cette approche, nous pouvons remarquer gioadédion
de sensibilité est constante sur tout le domaine de

Sz = A(z7Y)Sp(z7)Du(z71) (13) fonctionnement. Il en découle une marge de moduthstante

Pen(z™h) et indépendante du point de fonctionnement. Le semp

réponse ainsi que le dépassement en poursuitersontenus
bien que le bioréacteur puisse présenter de graradegions
de dynamique sur tout le domaine de fonctionnement.

En s’inspirant de la commande avec modeéle de mdérsur
I'état partiel [11], nous avons déterminé le poly&d,,(¢~1)
de la maniére suivante :

IV RESULTATS EN SIMULATION

Tu(gh) = Pl (14)

Dans ce chapitre, nous mettons en évidence legiatde ce
schéma de commande en reprenant un exemple déja
développé dans différents articles ([12], [13]). uScavons

pris les parametres de simulation de [12] afinpdavoir
comparer les performances de notre algorithme awecloi

de commande non-linéaire.

Ce choix permet de spécifier indépendamment |
dynamiques de poursuite du profil de substrat etéglection
des perturbations agissant sur le systeme.

B. Schéma de commande non-linéaire L'objectif de la loi de commande consiste en levisule

consigne de substrat (t). La concentration du substrat doit
étre maintenue autour de différents points de fonnement
300mg/l, 200mg/l, 100mg/l and 50mg/l). Le modéle d
poursuite est un second ordre possédant un poldeden 0.7
et un gain statique. Un bruit blanc a valeur mogenalle et
de variance égale a 0.05 est ajouté sur la sodmuraes(t)
issue du modele de simulation. Une perturbationtyge
échelon avec une amplitude de 50mg/l est altereauiant
ajoutée et retirée sur chaque point de fonctionm¢igg Le
bioprocédé a contrdler est décrit par les équatidpslont les
parameétres sont donnés dans la table 1.

La loi de commande linéaire est modifiée afin dengre en
compte les variations dg, lors des changements de point d
fonctionnement. L'objectif de ces modifications ede
maintenir les performances du systeme de commamsdgue
la dynamique du procédé évolue tout en minimisas |
difficultés liées a l'implémentation d’une loi de@rmmmande
non linéaire.

Dans les développements suivaifig, est supposé constant,
ce qui permet de lier les variations d¢ et de T, aux
variations deS, , soit.

TABLE |

bl = fl (SO) (15) PARAMETRES DE SIMULATION
Symbole Unité Valeur
T, = £,(5,) (16) g
Mm 1/jour 1.064
Ou fy() et f)() sont des fonctions non linéaires qui sont
déterminées hors ligne. K; mg/jour 43.9
A chaque période d'échantillonnage, ces fonctiomsts k - 2.686
utilisées pour détermingt, eth, a partir de la mesure d@ét).
S(0) mg/1 250
La loi de commande non linéaire peut alors étreriteéde la
maniére suivante: X(0) mg/1 260
S(a™HD(q™u(®) + R@@ ™, S)y(®) = T(q™,S)y"(©) (17)  Sin(0) mg/1 1000
D(0) 1/jour 0.923

ou R(q7Ls(®)) et T(q7%s(t)) sont des polyndmes
dépendant de la valeur du substsét) et sont calculés en
ligne de maniére a maintenir le polyndme caradiguie

constant i.eP.(q™!) = P.,,(g™) oUP.(g~1) est défini comme

suit:

Un ensemble de points d’équilibre incluant les f®ide
fonctionnement a été choisi pour identifier lesapagtres des
fonctions f,(.) et f,(.). Une troisiéme fonctionf;(.) est
P.(g™) =A(g)S(gHD(@™ ) + ¢ b,R(g™Y)  (18) gg:lts.ee pour obtenir la caractéristique statigekant D, a S,



Dy = f3(So) (21)

L'utilisation de cet interpolateur permet de ne fage
d’hypothése sur I'expression de la vitesse de i@acD’'un

point de vue pratique, la structure des modelenuet permet
I'utilisation d'une simple
détermination des parametres du modele [14]. Lateote de
temps est utilisée pour la détermination de la qoéri

réponse indicielle pouta

d’échantillonnageTy, le gain statique permet d’estinigr.

L’estimation des fonctions a été réalisée au sesswbindres

carrés, elle conduit aux polynémes suivants :

() = 11. + 3. Cx+ 2. x
(x) = 11.659 + 3.3299 1072 2.6636 1073 x2

fo(x) = 2.8905 1072 — 3.6596 10™* x + 5.2607 107° x?

£:(x) = 0.1931 + 1.007 1072 x — 6.2693 1075 x2

+1.9038 1077 x3 — 2.203 10710 x*

Les figures 1, 2 and 3 montrent les estimationddd etD,
sur I'ensemble du domaine de fonctionnement.
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Fig. 1. Estimation dé, = f;(S,)

o©
N

0.35

o
w

0.25

o
¥

0.15

©
i

Période d'échantillonnage (Jour)

0.05

|

|

1 1 1
50 100 150 200 250
Substrat (mg/l)

Fig. 2. Estimation d& = f,(S,)

On peut remarquer que la période d’échantillonnegee
d’'un facteur 25 sur le domaine de fonctionnemeumdiét
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Fig. 3. Estimation d®, = f5(S,)

La synthése de la loi de commande prédictive Ineéai été
réalisée au point de fonctionnemeigt=50mg/l. Le modéle
interne des perturbations permet de rejeter asyigpment
les perturbations de type échelon Dég™1) =1 —q~1.

Les figures 4 et 5 montrent les diagrammes de Blededeux
fonctions de sensibilité utilisées pour la synthese
respectivement la fonction de sensibilité et lacfmn de
sensibilité fois le régulateur. La derniére canaste
l'influence du bruit de mesure présent dans leaige sortie
sur le signal de commandét). Les parameétres du bioréacteur
étant exprimés en jour, I'unité des pulsationsiaété est en
Rad/jour.

Module (dB)

Pulsation (Rad/day)

Fig. 4. Fonction de Sensibilité pour les différepténts de fonctionnement:
(a) 300mgl/l, (b) 200mg/l, (c) 100mg/l, (d) 50mg/I.
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Fig. 5. Régulateur fois Fonction de Sensibilité différents points de
fonctionnement: (a) 300mg/I, (b) 200mg/I, (c) 10@ng) 50mg/I.

Afin de mettre en évidence les conséquences dw chione
période d’'échantillonnage variable, nous avonsétsur ces
figures les différentes fonctions de sensibilitéteoes a
chaque point de fonctionnement pour observer lgaluéon
lors du suivi de consigne. La fonction de sengébilest
translatée horizontalement lors des variations al@driode
d’échantillonnage. Ces tracés sont superposéesoss n
utilisons une pulsation normalisée en fonctiorrdeSur cette
figure, nous constatons également que la margeodiellm est
constante et indépendante du point de fonctionneomanme
le les équations (19) et (20) nous l'indiquent.

La méme translation fréquentielle est observédastigure 5
mais l'adaptation deR(q™!) introduit une variation du
module.

Le point de fonctionnement & =50mg/l est clairement le
plus sensible aux bruits de mesgeequi justifie le fait qu'il
ait été choisi pour la synthése du correcteur ireéa

Le comportement entrée/sortie est donné Figurets76 Eout

d'abord, I'objectif de commande est atteint i.e. sunvi de

consigne de substrat sans erreur de position. Ds, pés
perturbations de la concentration entrante sontecte&ment
rejetées. L'effet de la perturbation sur la soest évidement
atténué avec l'augmentation de la bande passantgsdéme
sur les différents paliers. Pour la méme raisonpadier

S§* =50 mg/l est le plus sensible aux bruits de mesvedgré

la présence d’'un bruit de mesure sur la sorti€olamande
reste relativement peu bruitée méme sur le pdlie= 50

mg/l. L’'adaptation de la période d’échantillonngmgrmet de
filtrer au mieux naturellement le bruit de mesiCet effet va
étre accentué si I'on utilise comme il se doit diref anti

repliement adaptatif a fréquence de coupure variabé bruit
disparait sur les paliers hauts grace a l'augmemtade la
période d'échantillonnage. Cet effet de filtrage peut étre
obtenu que par cette approche et n'est pas corcia® les
approches déja parues dans la littérature.

N ﬂ ; - o "7 ——consigne ‘ I
30 v " e consigne filtrée
—~ : : : —substrat
250 ------- T [ [E—
E | | l l
c | | | |
S200f - e
E | | | |
b= | | | |
3150 IRREREEE e e
g | | | |
o l l l l
100-------- oo o [ T
| | | |
| | | |
50— SEEEREEE EEREEE e
0 50 100 150 200
Temps (Jou

Fig. 6. Sortie en boucle fermée

Taux de dilution (1/Jour)

Temps (Jour)

Fig. 7. Commande en boucle fermée

Afin de mettre en évidence l'effet de la variatibamla période
d’échantillonnage, la figure 8 représente I'évalntide la
sortie lors de cette expérience en fonction degaims
d’échantillonnage. La conservation de la dynamicie
poursuite que permet notre approche (19) et (20jgpgort a
T, est mis en évidence sur cette courbe. Afin de hiettre
en évidence ces propriétés, les temps de régulatitour des
paliers (entre les doubles traits) n'ont pas é&iélafes.

——consigne

——consigne filtrée

substrat
T

N
a1
o

N
o
(@)

150 - ------

Concentration (mg/l)

100---------

50

Période d'échantillonage

Fig. 8. Tracé de la sortie en boucle fermée awemktants d’échantillonnage
en abscisse.



V. CONCLUSION

Une nouvelle approche de commande non linéaireéa ét
proposée dans cet article. L'originalité provieatldtilisation
d’'une période d’échantillonnage variable, ce qunpt avec

ce type de procédé de limiter la non-linéarité adaation du
gain statique.

On a montré avec les résultats en simulation l&rgeice de
la loi de commande en remplissant le cahier desgekdixé.

Les trois avantages principaux de cette approchengtitent
d’étre mis en lumiére sont:

(1]

(2]
(3]

(4]

(6]

(7]

(8]

(20]
(11]

(12]

(23]

(14]

La procédure d’identification utilise une approche
connue de tous et trés facilement réalisable sur un
processus réel.

La loi de commande est tirée de la bibliographie de
la commande linéaire, en I'occurrence la commande
prédictive et I'analyse des fonctions de senséilit
Ainsi, la synthése se fait au cours d'une procédure
itérative de modelage des fonctions de sensilzilig
portée de tous les ingénieurs.

L’algorithme proposé est discret et se résume en un
équation de récurrence et le calcul de 3 polyndmes.
Cette  simplicité  permet d’envisager une
implémentation sur n'importe quel systéme

industriel.
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