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Méth régulation d s de synthe its chimique

La présente invention concerne uae méthode de régulation de procédés
de synthese en cuntinu de produits chimiques. Elle concerne également un
dispositif de régulation pour la mise en oeuvre de cette méthode et un
procédé de synthese en continu de polymeres régulé par cette méthode.

Dans un procédé de synthése de produits chimiques conduit convention-
nellement, des régulateurs de type PID (proportionnel - intégral -
différentiel) sont utilisés pour réguler individuellement un nombre plus ou
moins important de parametres (avant tout des températures, des débits et
des pressions) ayant une influence sur le déroulement de la syntheése. En
d’autres termes, pour chaque température, débit ou pression a réguler, on
mesure en continu (ou en intermittence) sa valeur effective, et un régulateur
PID compare cette valeur effective 2 une valeur de consigne et agit sur la
grandeur 3 commander de fagon a réduire, le cas échéant, la différence
entre la valeur de consigne et la valeur mesurée.

Vu la complexité d’un procédé de synthese chimique, les valeurs de
consignes des différents régulateurs doivent aujourd’hui encore étre ajustées
empiriquement pour obtenir finalement les propriétés souhaitées du produit
synthétisé. On utilise a cette fin des recettes, qui fournissent des
combinaisons de parametres déterminées empiriquement pour obtenir, en
régime établi, les propriétés souhaitées du produit synthétisé.

De ces recettes pourraient étre déduites, 2 1'aide d’outils statistiques
plus ou moins sophistiqués, des relations empiriques entre les parametres
régulés et les propriétés du produit de synthese. Il est cependant évident
que ces relations empiriques ne peuvent guere tenir compte des multiples
interdépendances existant entre les différents parametres régulés séparément,
pas plus que des perturbations inconnues telles que les teneurs en impuretés
des matieres premieres.

11 est aussi évident qu'une régulation classique 2 boucle fermée, uti-
lisant comme corrections de retour des mesures de propriétés essentielles du
produit synthétisé, est difficilement applicable a la plupart des procédés de
synthese. En effet, les temps morts intervenant soit dans le procédé, soit
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dans les mesures ou analyses utilisées comme corrections de retour, sont
trop élevés, et les interdépendances entre les différents parametres régissant
le procédé sont trop compliquées.

11 est cependant connu depuis longtemps que les procédés de synthese
continus, notamment les procédés de synthése en continu de polymeres
(polymérisation), équipés de régulations avec ajustage empirique des valeurs
de consignes, ont des inconvénients majeurs, qui peuvent étre résumés
comme suit :

- les démarrages du procédé de synthese prennent beaucoup de temps et
génerent des quantités importantes de produit "hors normes";

- les transitions de qualité sont lentes, ce qui entraine également la produc-
tion de quantités importantes de produits de transition "hors normes”;

- P'allure de marche d’un réacteur, c’est-a-dire le débit du ou des produits
fabriqués, peut difficilement étre modifiée sans altérer les propriétés de ce
ou ces produits;

- 1a constance des propriétés essentielles du produit de synthese laisse
souvent A désirer, méme en régime normal.

Afin d’éviter un ajustage empirique des valeurs de consigne, il a été
proposé dans la littérature spécialisée d’utiliser des méthodes de régulation
de procédés de synthese qui ont recours 2 des équations caractéristiques
modélisant le procédé de synthese pour relier certaines propriétés des
produits synthétisés aux conditions de marche du ou des réacteurs lors de la
synthese. Cependant, afin de limiter la complexité de ces équations caracté-
ristiques, on est obligé en pratique soit de considérer exclusivement le cas
statique (régime continu), soit de se limiter a une modélisation empirique
tres simplifiée de la dynamique du procédé. L'utilisation d’un modele
statique est limitée au contrdle d’un régime de production assez stable.
Dans le cas d’une modélisation empirique, les équations caractéristiques ne
sont valables que pour une plage de validité étroite proximité du point ol
la modélisation a été effectuée). Dans les deux cas, les phases de
démarrage et les phases de transition sont mal maitrisées. Il est certes
envisageable de "couvrir" une plage plus large de conditions de fonction-
nement en procédant 2 une telle modélisation locale en plusieurs points
distincts de 1’espace des parametres de fonctionnement, mais une telle
approche devient prohibitive dés que 1’on tente de réguler plusieurs gran-
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deurs en agissant sur de multiples parametres.

Il serait par conséquent souhaitable de disposer d’une méthode et d’un
dispositif de régulation simples, mieux adaptés aux spécificités de la dyna-
mique de procédés de synthese de produits chimiques.

Ce but est atteint par une méthode de régulation d’un procédé de
synthese en continu d’un produit chimique, dans un appareillage de synthese
comprenant un ou plusieurs réacteurs, qui comprend les étapes suivantes :

- entrée de consignes de propriétés du produit 2 synthétiser dans un
algorithme maitre;

- entrée de la consigne de débit du produit 2 synthétiser dans un
algorithme esclave;

- calcul des consignes de concentration de matieres dans le ou les réacteurs
a I’aide de I'algorithme maitre, en fonction des consignes de propriétés
ainsi que des mesures de propriétés du flux sortant et des concentrations
mesurées ou calculées;

- transmission des consignes de concentration calculées par I’algorithme
maitre comme grandeurs d’entrée A 1’algorithme esclave;

- calcul des consignes de débit pour les flux entrant dans le ou les
réacteurs, A I’aide de I’algorithme esclave, en fonction de la consigne de
débit du produit 2 synthétiser, des consignes de concentration, et des
mesures de débit des flux entrant dans le ou les réacteurs, et

- utilisation des consignes de débits calculées a 1’aide de 1’algorithme
esclave pour régler les débits des flux entrant dans le ou les réacteurs.

De préférence, I’algotithme esclave prend également en compte des
mesures de la composition du ou des flux sortant du ou des réacteurs.

De manitre avantageuse, la méthode de régulation comprend en outre
une étape de calcul a 1’aide de I’algorithme esclave, en fonction des mesures
de débits, de prédictions de concentrations transmises a ’algorithme maitre
pour calculer des prédictions de propriétés servant comme grandeurs
d’entrée supplémentaires dans le calcul des consignes concentrations.

Les deux algorithmes maitre et esclave forment une régulation du type
cascade ol chaque algorithme se base sur des équations qui sont spécifiques
pour le domaine du procédé dont il est responsable. 1l est particulierement
avantageux que l’algorithme maitre et/ou 1’algorithme esclave soient
adaptatifs, c’est-2-dire que certains de leurs parametres soient
périodiquement recalculés (2 intervalles réguliers ou irréguliers).
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L’algorithme maitre est basé sur une modélisation du procédé de synthese
de facon 2 réaliser le contrdle des propriétés du produit a I'aide d’équations
caractéristiques reliant les propriétés du produit aux concentrations des
différents réactifs dans le ou les réacteurs, ainsi qu’éventuellement 2 la ou
les températures régnant dans le ou les réacteurs. L’algorithme esclave
réalise le contrdle des concentrations et des débits d’alimentation des
réactifs, des solvants et des catalyseurs éventuels en dressant un bilan
massique pour chaque réactif et en calculant les valeurs pour les débits
entrants des différents réactifs.

L’intérét de cette cascade "maitre-esclave" réside dans le fait que le
modele maitre détermine avec précision les concentrations au réacteurs
nécessaires 2 1’obtention des propriétés voulues pour le produit synthétisé, et
que le modele esclave maintient les valeurs voulues par le maitre. Piloté
par le maitre, I’esclave est par conséquent capable :

- d’amener rapidement les concentrations aux valeurs désirées par le maitre
et de les y maintenir;

- de contrdler efficacement le débit du produit A synthétiser sans perturber
les concentrations.

L’algorithme esclave peut en outre étre congu de maniére a fournir a

I'algorithme maitre des prédictions de concentrations fiables.

De ces prédictions de concentrations, I’algorithme maitre déduit des
prédictions de propriétés fiables du produit chimique en train d’étre synthé-
tisé dans le réacteur. En comparant ces prédictions de propriétés aux
consignes de propriétés, I’algorithme maitre peut, le cas échéant, intervenir
et corriger les consignes de concentrations. Cette correction est possible
avant méme qu’un écart entre une variable et sa consigne ne se présente.
La prise en considération de prédictions de propriétés basées sur des
prédictions de concentrations permet de réduire considérablement les
fluctuations des propriétés du produit chimique synthétisé au cours du temps
et il en résulte une meilleure constance de la qualité du produit.

Si les propriétés du produit chimique 2 synthétiser sont dépendantes de
la température dans le ou les réacteurs, il est préférable de prévoir une
régulation de la température par I’algorithme esclave. Ce dernier dresse le
bilan thermique de chaque réacteur et détermine la chaleur qu’il faut ajouter
ou évacuer pour respecter des consignes de température calculées par
I’algorithme maitre. De ces résultats il déduit des consignes d’entrée pour
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des organes de régulation thermique de I’appareillage de synthese. I sera

apprécié que cette fagon de procéder permet d’intervenir sur les organes de

régulation thermique de I’appareillage de synthese avant méme que la
température ne change. Des mesures de températures interviennent par
ailleurs avantageusement comme grandeurs d’entrée supplémentaires dans

I’algorithme esclave.

L’algorithme maitre comprend avantageusement la structure suivante :

- un modele direct prédit les propriétés du produit synthétisé, en fonction
des prédictions de concentrations calculées par I’algorithme esclave;

- un module de comparaison compare les prédictions de propriétés calcu-
1ées par le modele direct A des valeurs effectivement mesurées sur le
produit synthétisé et déduit de cette comparaison des parametres
d’adaptation, ces paramdtres d’adaptation intervenant comme grandeurs
d’entrée supplémentaires dans ledit modele direct; et

- un algorithme de régulation, basé sur I'inverse du modele direct, calcule,
en fonction des consignes de propriétés pour le produit 2 synthétiser et
des prédictions de propriétés du produit synthétisé, des consignes de
concentrations pour 1’algorithme esclave, les parametres d’adaptation
susmentionnés intervenant également comme grandeurs d’entrée
supplémentaires dans ledit algorithme de régulation.

L’algorithme esclave comprend avantageusement la structure suivante :

- un modele direct prédit des concentrations dans le ou les réacteurs, sur
base du bilan de matigre pour ce ou ces réacteurs;

- un module de comparaison compare ces prédictions de concentrations
calculées par le modele direct 2 des mesures de concentrations et déduit
de cette comparaison des parametres d’adaptation, ces parametres
d’adaptation intervenant comme grandeurs d’entrée supplémentaires dans
ledit modele direct; et

- un algorithme de régulation, basé sur I’inverse du modele direct, calcule,
en fonction des consignes de production, des consignes de concentration
calculées par 1’algorithme maitre et des prédictions de concentration du
modele direct, les consignes pour les débits entrant dans le ou les
réacteurs, les paramdtres d’adaptation susmentionnés intervenant comme
grandeurs d’entrée supplémentaires dans ledit algorithme de régulation.

La dynamique du procédé est avantageusement décrite et calculée au
moyen de fonctions du type x=LAG(u,v)
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cette fonction étant la solution de 1’équation différentielle &, +X=4 , ol
les arguments u et 7 varient dans le temps. L’utilisation de cette fonction
conformément aux théorémes 1 et 2 exposés ci-dessous permet de résoudre
de manidre séquentielle les bilans de matidre utilisés par 1’algorithme
esclave et de décrire la cinétique du procédé par des équations
caractéristiques simples dans I’algorithme maitre. La fonction LAG permet
encore de réduire considérablement le volume des calculs nécessaires et
rend par conséquent inutile I'utilisation d’ordinateurs rapides et chers. De
plus, cette fonction permet d’établir de fagon particulitrement simple les
modeles directs et inverses des algorithmes de calcul.

Les principales qualités de la régulation proposée peuvent étre résumées
comme suit :

- anticipation : la régulation commence 2 corriger les perturbations
mesurées avant méme que leur effet ne se soit manifesté sur les mesures
des propriétés (utilisation de prédictions de concentrations, de prédictions
de propriétés et de prédictions de températures dans les algorithmes);

- précision méme en présence de perturbations : le modele et son inverse
sont recalibrés en permanence en utilisant les mesures des propriétés
(adaptation); '

- validité étendue : 1’algorithme garde sa validité durant les transitions de
régime et de qualité, ainsi que lors des démarrages et des arréts (mise en
équation de la dynamique du procédé, utilisation de prédictions pour les
parametres a temps morts importants);

- simplicité : le développement et la mise en oeuvre sont facilités grice a
une méthode originale de mise en équation de la dynamique du procédé
(fonction LAG et utilisation de modgles directs et inverses).

Avantageusement, le procédé de synthese 2 réguler est modélisé sous la

- forme d’un "modele de connaissance" ("first principle model"), c’est-a-dire

que son modgle est élaboré a partir d’équations reflétant le déroulement
physico-chimique détaillé du procédé. Une telle approche permet d’obtenir,
au moyen d’un jeu d’équations relativement simple sur le plan
mathématique, des résultats supérieurs 2 ceux qui auraient été obtenus au
moyen d’un modele empirique de type boite noire, en fournissant
notamment des paramatres reliés A des grandeurs réelles et une meilleure
validité A 'extérieur de 1'espace d’identifiation (extrapolation). La plupart
des modeles empiriques utilisent des équations complexes, souvent d’ordre
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élevé si I’on désire obtenir une simulation correcte de la dynamique du
procédé, et dont les parametres (notamment les constantes de temps) doivent
étre identifiés pour un point de fonctionnement précis; le modele n’est
valable que dans le voisinage immédiat de ce point de fonctionnement. Une
telle approche peut difficilement étre généralisée a un grand nombre de
points de fonctionnement dans le cas d’un procédé de synthese chimique
récl faisant intervenir de nombreuses variables.

Au contraire, selon la méthode de régulation de I’invention, on utilise
un ensemble d’équations simples, purement statiques, la dynamique du
procédé étant simulée par d’autres fonctions simples (cf. la fonction LAG
ci-dessus), dont les constantes de temps peuvent, en cas de besoin, étre
adaptées selon le point de fonctionnement courant. On obtient en fin de
compte un ensemble d’équations extrémement simples et faciles 2 résoudre
en temps réel.

Il sera apprécié que la méthode de régulation proposée est avantageu-
sement applicable A des procédés de synthese en continu de polymeres
(polymérisation), et notamment 2 la polymérisation en continu d’oléfines
telles que par exemple 1’éthylene ou le propylene.

La présente invention concerne également un procédé de synthese en
continu d’un ou plusieurs produits chimiques, régulé au moyen d’une
méthode de régulation conforme 2 I'invention.

L’invention concerne également un dispositif de régulation destiné a
mettre en oeuvre la méthode de régulation de I'invention, ainsi qu’une
installation de synthdse en continu d’un ou plusieurs produits chimiques
comprenant un tel dispositif de régulation.

En particulier, de bons résultats ont été obtenus lorsque le procédé de
synthese 2 réguler est un procédé de polymérisation en continu.

Une exécution concréte de 1’invention est illustrée sur base d’un
procédé de synthese en continu de polyéthylene (PE), en se référant aux
Figures 1 2 6. Celles-ci montrent :

Figure 1 : un schéma d’un circuit de fabrication de polyéthylene;

Figure 2 : un schéma simplifié de la structure d’une régulation avancée
selon I’invention;

Figure 3 : un schéma de principe de la régulation avancée appliquée au
circuit de fabrication de la Figure 1;

Figure 4 : un schéma de principe d’un algorithme de controle adaptatif, tel

U
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qu’utilisé dans le systtme de régulation avancée selon la Figure
2

Figure 5 : un schéma de la structure de I’algorithme maitre dans le systtme
de régulation avancée selon la Figure 2;

Figure 6 : un schéma de la structure de 1’algorithme esclave dans le sys-
t2me de régulation avancée selon la Figure 2;

On se réfere d’abord 2 la Figure 1 qui représente schématiquement un
circuit de synthése en continu de polyéthylene (PE). La polymérisation de
I’éthylene se fait dans un réacteur boucle 10, en suspension dans un solvant
adéquat, tel que par exemple I’hexane. Le processus est continu, c’est-a-
dire que les réactifs sont injectés en continu, et qu’une partie du contenu du
réacteur 10 est continuellement soutirée. Une pompe de circulation (non
représentée) assure 1’homogénéité du contenu du réacteur 10.

Les réactifs introduits dans le réacteur sont I’éthylene "Et", I’hydrogéne
"Hy" et le buttne "Bt" (cf. référence 11). Un catalyseur est également
injecté en continu. Il importe de bien maitriser les concentrations des
réactifs dans le réacteur, car les propriétés de la résine PE sont principa-
lement déterminées par les rapports de concentrations Hy/Et et Bt/Et.

La température de polymérisation dans le réacteur est un parametre
additionnel qui influence les propriétés de la résine PE. Vu que la réaction
de polymérisation est fortement exothermique, la température du réacteur
doit &tre régulée en ayant recours a un circuit de refroidissement 12.

Le réacteur 10 en fonctionnement contient donc du solvant, du poly-
mere et des réactifs n’ayant pas encore réagi et du catalyseur. Son contenu
est soutiré en permanence i travers la conduite de soutirage 14. Ce contenu
soutiré entre dans un stripper STP 16, qui sépare le polymere PE et les
fluides (solvant et réactifs). Ces fluides sont vaporisés par injection de
vapeur d’eau et évacués dans un condenseur CD 18. Dans ce demnier le
solvant est de nouveau condensé avant d’étre recyclé. Les réactifs qui sont
plus légers sont séparés du solvant et sont aussi recyclés. Un chromato-
graphe en phase gazeuse 20 placé 2 la sortie du condenseur 20 permet de
déterminer les concentrations Hy/Et, Bt/Et des réactifs.

Le polymere évacué du stripper 16 est concentré dans une centrifugeuse
CFG 22, puis séché dans un sécheur 2 lit fluide SHLF 24, avant d’étre
envoyé vers le finishing pour y étre granulé. Des échantillons sont prélevés
2 la sortie du sécheur 24 pour y mesurer les propriétés de la résine :
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cristallinité (mesurée par la masse volumique spécifique "MVS") et proprié-

tés rhéologiques (indice de fusion ou "melt index" "MI" et viscosité “uy").
. La dynamique de ce processus de synthése de PE est lente et com-

plexe :

- Le réacteur boucle 10 se comporte comme un réacteur parfaitement
mélangé. Des lors, toute modification du debit d’alimentation d’un des
réactifs ne se traduira que progressivement sur la concentration de ce
réactif dans le réacteur. En effet, le nouveau débit doit se mélanger au
volume tout entier du réacteur 10 pour I’amener 2 la nouvelle concen-
tration d’équilibre.

- La mesure des concentrations des réactifs se fait par un chromatographe
en phase gazeuse 20; il s’agit d’un appareil discontinu, qui proc¢de par
étapes successives : prélRvement d’un échantillon de gaz, analyse, puis
élaboration des résultats. Il y a donc un temps mort (de 5 a 10 min.)
entre les changements de concentration et leur mesure.

- Les propriétés du polymere fabriqué a chaque instant dépendent principa-

lement des concentrations des réactifs. Toute modification de ces concen-

trations affecte donc instantanément les propriétés du polymere fabriqué.
Par contre, les propriétés moyennes dans le réacteur ne se modifient que

progressivement, car le polymere fraichement produit doit se mélanger au

polymere déja présent dans le réacteur 10 (temps de séjour : £ 2 h).
- Lorsque le polymere est soutiré du réacteur 10, il subit & nouveau une

série de mélanges dans les différents appareils (STP, CFG et SHLF)

destinés 2 le sécher (temps de séjour : + 2 h). Des échantillons de

polymere sont alors prélevés et analysés par le laboratoire de 1'usine. Les

résultats de ces analyses ne seront donc communiqués 2 la fabrication

qu’aprds un nouveau temps mort, qui peut étre important (1 2 h).
Modélisation du 1’aide d’une fonction

Selon la méthode de I’invention, la modélisation dynamique d’un

procédé de synthese en continu est réalisée en ayant recours a des hypo-
theses de mélanges parfaits et de délais purs. Les mélanges parfaits sont
mis en équation au moyen d’une fonction bien connue des ingénieurs, la
fonction "LAG", ou filtre passe bas (du ler ordre); cette fonction est
linéaire et aisément programmable.
On définit :

x=LAG(u,t) (dit "LAG de u durant 7") comme étant la solution de

G
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I’équation différentielle %*t +x=u , dont les arguments u et 7 varient
dans le temps.

Cette fonction "LAG" est bien connue dans toutes les disciplines
techniques : les électriciens ’appellent "filtre (passe-bas du ler ordre)", les
mécaniciens "amortissement”, les statisticiens "lissage" ou "EWMA", etc.

Elle peut se résoudre numériquement (méme en temps réel) par une
équation algébrique du ler ordre, ayant pour arguments les variables
suivantes :

- la période d’échantillonnage "T" (ou temps écoulé depuis la derniere
itération)

- le temps de séjour (ou "constante” de temps) "7" a l'instant "t"

- la grandeur d’état "x" a I’itération précédente "t-T"

- la grandeur de commande "u” 2 P’instant présent "t"

(u et 7 représentent en fait la mesure effectuée 2 I’instant "t" sur les gran-

deurs "u" et "7", que ’on suppose avoir été constante dans tout I’intervalle

précédent "T").

Elle peut se calculer par exemple par la formule suivante :
x® = x(t-T) * e -T/7(®) + u® * (l-e -T/=(t) )

La modélisation du procédé a I'aide de la fonction LAG se base sur les
théorémes suivants :

Soit un réacteur parfaitement mélangé (CSTR), de volume V. Divers
constituants (réactifs ou inertes) 1’alimentent, parmi lesquels le réactif "x"
(débit entrant Fxpy) ayant la propriété "Pxpy" A I'entrée. On mesure
également le débit de sortie "Fyyp" (soutirage).

Théordme 1 : Application de 1a méthode LAG au calcul d’un bilan
massique :

A chaque instant, la masse "Mxp" d’un constituant "x" dans un
réacteur parfaitement mélangé (CSTR) est égale au LAG du produit du débit
massique entrant "Fxp\;" par un temps "ry", durant ce méme temps "7y"
Mxg= LAG ( Fx;y * ty, Ty ) (en kg)

Le temps "7," est le "temps de séjour de x"; il vaut la masse du constituant
Mxg, divisée par la somme des débits massiques "sortants" (débit sortant
"Fxout"> quantité consommée par réaction "FRx", etc.).

x = Mxg / (Fxgyt + FRx + eer) (en h)

Ce théoreme donne ainsi une méthode exacte pour le calcul dynamique
(méme en temps réel) des concentrations dans un réacteur parfaitement

(@)
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mélangé. En effet, la concentration "CxR" du constituant "x" exprimée en
kg/m3 vaut, si "VRg" est le volume du réacteur :
Cxg = Mxg / Vg (en kg/m)

Connaissant le débit volumique total "FV " sortant du réacteur, on

définit le temps de séjour du réacteur "rR"

R = VR/ FVoUT

Des lors, le débit massique "Fxout" du constituant "x" en sortie du
réacteur (soutirage) vaut :

FXOUT = MXR/ ™R

On remarquera que si "x" est un inerte (ne subissant pas de réaction et
ne sortant du réacteur que par soutirage), on a :

TX =T R

Par ailleurs, dans le cas fréquent ol la vitesse de réaction de "x" est
proportionnelle a sa concentration Cxg, avec un facteur de proportionnalité
Ry, ona:

X = 1/Rg + 1/7R)
Théoréme 2 : Application de la méthode LAG au calcul d’une propriété
d’un mélange :

Soit une propriété "Px" d’un constituant, répondant 2 la loi de mélange
linéaire :

Pxj4g = Wy ¥ Pxp + Wy ¥ PX
ol wy et wy sont les fractions massiques de propriété Px; et Px

A chaque instant la propriété Pxp dans un réacteur parfaitement
mélangé (CSTR) est égale au LAG de la propriété 2 I'entrée Pxpy, durant
un temps de séjour qui vaut le rapport de la masse Mxp du constituant dans
le réacteur divisé par le débit massique entrant Fxpy
Pxp = LAG ( Pxqn ,MxR/FxIN)

11 est ainsi possible de tenir compte de la dynamique du procédé, et de
recalculer en permanence ses constantes de temps.

Principe de la régulation :

Le modgle du procédé de synthese étant établi, il faut un algorithme qui
calcule les parametres nécessaires a la régulation de ce procédé.

La Figure 2 montre un schéma général simplifié du type de régulation
avancée (Advanced Process Control ou " APC") adopté pour le procédé de
polymérisation décrit plus haut. On voit que ce systtme de régulation
comprend une cascade de deux algorithmes, cette cascade pilotant notam-
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ment les régulateurs PID des débits d’alimentation en réactifs.

Les deux algorithmes en cascade, appelés algorithme maitre et algo-
rithme esclave, sont tous deux des algorithmes dynamiques adaptatifs basés
sur des modeles issus de la connaissance du processus (par opposition aux
modeles empiriques), basés notamment sur les bilans de matiere et la
cinétique du procédé régulé. Iis utilisent la fonction LAG prédéfinie.

Sur la Figure 3, qui montre le principe du systéme de régulation dans le
contexte du procédé de polymérisation décrit plus haut, on voit que :

- Dalgorithme maitre est basé sur les équations caractéristiques des cata-
lyseurs, c’est-a-dire des équations fournissant les proprités du PE en
fonction de la température de polymérisation et des concentrations des
réactifs dans le réacteur; il fournit 2 I’algorithme esclave les consignes des
concentrations en réactifs pour satisfaire les consignes pour les propriétés
du PE;

- Dalgorithme esclave est basé sur un bilan matiere et la cinétique chimique
des réactions; il fournit aux régulateurs d’alimentation les débits de
réactifs nécessaires pour satisfaire les consignes de concentrations impo-
sées par I’algorithme maitre et la consigne de débit du produit
synthétiser. Il calcule également un terme anticipatif ("feed-forward")
pour la température, améliorant la régulation de température lors des
changements de débit du produit a synthétiser.

Ce type de régulation n’est d’une précision parfaite que si le modele est
parfait et prend en compte toute les perturbations possibles. Cela n’est en
général pas le cas. C’est pourquoi en général (voir Figure 4) on recalcule
en continu les modeles (direct et inverse) en comparant les prédictions du
modele direct avec les mesures des propriétés. Cette "adaptation” des
modeles de calcul utilisés permet de maintenir la précision des modeles en
présences de perturbations non modélisés et ainsi d’obtenir une régulation
précise en toutes circonstances.

L’algorithme esclave

La Figure 6 illustre le principe de I'algorithme esclave :

1. un modele direct prédit, A partir des mesures des débits alimentant le

réacteur, les concentrations en réactifs et en polymere;

2. un module d’adaptation compare les concentrations en éthylene (Eb),

hydrogene (Hy) et butene (Bt) mesurée par un analyseur (chroma-

tographe 2 gaz) aux valeurs prédites par le modgle direct, de fagon a
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déterminer trois parametres d’adaptation :

- Pactivité spécifique du catalyseur pour I éthyléne "AEt", en kg/h de

polyéthylene par kg de catalyseur et par kg/m d’éthylene

- Ierreur de gain sur la mesure de débit d’hydrogeéne "KfHy"

- la pureté de I’alimentation en buténe "KfBt"

3. lalgorithme de régulation calcule, 2 partir des consignes de concen-
tration calculées par I'algorithme maitre et de la consigne de production,
les consignes pour les débits d’alimentation des réactifs; ces consignes
de débit sont composées d’un feed-forward basé sur le modele inverse,
et d’un feed-back proportionnel 2 ’écart entre le modele direct et les
consignes de concentration.

Pour comprendre les calculs effectués par I’algorithme esclave, il faut
d’abord savoir qu’il est généralement admis que la vitesse de polymérisation
"VitPg," est proportionnelle :

- 2 la concentration en Et non polymérisé cEtp (en kg/m )

- 2 la concentration en catalyseur actif dans le réacteur cCAp (en kg/m ),

et

- 2 un facteur de proportionnalité, fonction difficilement quantifiable de la

température, des concentrations en Hy, en Bt et en co-catalyseur, de la
présence de poisons, etc. Ce terme est appelé "activité catalytique” pour
Péthylene Ag,. Sauf dysfonctionnement majeur (poison, etc.), il varie
raisonnablement peu en cours de campagne.

VitPg, = Ap, * CCAg *cBlg  (kg/m>*h)

La quantité d’éthylene "FpEt" qui polymérise dans le réacteur a chaque
unité de temps ("débit de polymérisation") vaut donc, si Vg est le volume
du réacteur :

FpEt = VitPg, * Vp(kg/h)

= Ag * cCAg * MBtp

ol MEtp est la masse d’éthylene en solution dans le réacteur (en kg)

On sait par ailleurs que la vitesse d’incorporation de I'Hy est environ
100 fois plus lente que I'Bt, et 10 fois plus lente pour le Bt. On en déduit :
FpHy = Ag; * cCAR * MHyp / 100
FpBt = A * cCAR * MBtp / 10
ot MHyp est la masse d’hydrogene en solution dans le réacteur (en kg) et
MBtp est la masse de butene en solution dans le réacteur  (en kg)

Le modele esclave utilise maintenant les mesures suivantes :
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FEfy = deébit d’alimentation en éthyléne (monomere) (kg/h)
FSvpy = débit d’alimentation en solvant (hexane) (kg/h)
FCApy = débit d’alimentation en catalyseur (kg/h)
FHypy = débit d’alimentation en hydrogene (agent de transfert) (kg/h)
FBipy = débit d’alimentation en buténe (co-monomdre)  (kg/h)

11 utilise également les parametres d’adaptation suivants :
Ag; = "activité catalytique” pour I’éthylene |
KfHy = erreur de gain sur la mesure de I’alimentation en hydrogeéne
KfBt = pureté de I’alimentation en butene

Le volume du réacteur étant constant, le débit volumique sortant
équivaut au débit volumique entrant (fluides incompressibles). Le debit
volumique sortant "FV " peut des lors étre calculé comme la somme
des débits massiques entrants divisés par la masse volumique qu’ils ont dans
le réacteur :
FVour = FSvn/650 + FEipy/950 + FBtyy/600 (m/h)
(o les masses volumiques sont les suivantes : 650 kg/m3 pour le solvant,
950 kg/ m3 pour le polyéthylene, 600 kg/ m3 pour le buténe). On fait ici
I’hypothese que tout I'éthylene se transforme instantanément en poly-
éthylene, et on néglige le débit d’hydrogene et de catalyseur (quelques kg).

Le solvant est chimiquement inerte et ne sort du réacteur que par

soutirage du réacteur. On calcule sa masse "MSvg" dans le réacteur en
utilisant le théortme 1 :
MSvp = LAG (FSvpy * 7R » TR ) (kg)
avec : g = Vg / FVgyur (h)  (temps de séjour dans le réacteur)

Le catalyseur se désactive avec une constante de temps "kd" ; la masse
"MCAR" de catalyseur actif dans le réacteur vaut donc :

MCAR = LAG (FCAy * 7cA > TCA ) (kg)

aveC : TopA = 1/ (l/TR + kd) (h)

et donc la concentration "cCAR" de catalyseur actif dans le réacteur vaut :
cCAg = MCAg / Vg (kg/m?)

L’éthylene "sort" du réacteur dans le débit de soutirage ainsi que dans
la réaction de polymérisation. Sa masse dans le réacteur "MEtp" vaut
donc :

MEtg = LAG (FEtj\ * 7Rt » TRt ) (kg)
avec : 7 = 1 [ (Urg + Ag * cCAp) (h)
D’une fagon similaire, on calcule la masse "brute" (non calibrée)

(]
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d’hydrogene dans le réacteur "MHygaw" :
MHypaw = LAG (FHy[N * 7y > THy ) (kg)
avec : Ty = 1/ (1/rg + Ag * cCAR / 100) (h)
La masse "MHyp", corrigée pour prendre en compte 1'erreur de gain
sur la mesure de I’alimentation en hydrogeéne, vaut :
MHygp = KfHy * MHypAw (kg)
Le rapport Hy:Et dans le réacteur vaut donc :
HyEtp = MHyg / MEtp
D’une fagon similaire, on calcule la masse de buténe "brute"”

"MBtRAW“ :
MBtgaw = LAG (FBty * gt » 7t ) (kg)
avec : rg; = 1/ (I/7g + Agy * cCAg / 10) ®

La masse "MBtp", corrigée pour prendre en compte la pureté de
I’alimentation en butene, vaut :
MBtp = KfBt * MBtpaw (kg)

Le rapport Bt:Et dans le réacteur vaut donc :
BtEtp, = MBtg / MEtp

On a vu que le débit de polymérisation "FpEt" (production instantanée)
vaut :
FpEt = Ag, * cCAg * MEtp (kg/h)

Le polymere étant inerte et ne subissant pas de réaction, sa masse dans
le réacteur "MPEpR" vaut :

MPER = LAG ( FpEt * 7, 7R) (kg)

Le débit de polymere sortant du réacteur "FPEqyyp" vaut dés lors :
FPEgyT = MPER / 7 (kg/h)
A ion du modele esclave :

Le bloc d’adaptation utilise un analyseur (par exemple un chroma-
tographe A gaz "GC") pour obtenir les mesures des concentrations dans le
réacteur en éthylene "cEt;", en hydrogene "cHygc" et en buténe
"cBtgc" (exprimées par exemple en kg/m3). Ces mesures sont comparées
aux valeurs prédites par le modele direct, afin de déterminer les trois
parametres d’adaptation suivants :

- I'activité spécifique du catalyseur pour I’éthylene "AEt", en kg/h de
polyéthylene par kg de catalyseur et par kg/m3 d’éthylene

- I'erreur de gain sur la mesure de débit d’hydrogene "KfHy"

- la pureté de I’alimentation en buténe "KfBt"
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Le chromatographe 2 gaz fournit des mesures échantillonnées avec un
retard d’environ 6 minutes.

Le calcul de I’activité spécifique pour I’éthylene "AEt" découle des
égalités suivantes :

cEtge = cEtR(kg/m3)

= NfEtR / VR
= LAG (FBtpy * e > TRt ) / VR
= LAG (FEtpy / (1/7g + Ag; * cCAR) , 7Ry )/ VR
= Ag"= (FEtpy / LEAD ( cEtgc *Vg, 7Rt ) - ViR ) / cCAR
La mesure cEtgc étant échantillonnée et bruitée, on ne souhaite pas la
trouver dans un LEAD; des lors, on utilise plutdt :

Ay’ = LAG (Ag" , TRy

= LAG (FE(m/CCAR, TEt) / (CEtgc*vR) -1/ LAG (TR*CCAR, TEt)

On tient compte du retard de 6 minutes sur la mesure de CEtgc en
introduisant deux LAGs en série de 3 minutes chacun sur les valeurs du
modele, et on obtient la formule finale :

Ay = LAG (FEyy / cCAR , 7Ry 3/60 , 3/60 ) / (cEtgc * VR)

-1/LAG (7R *cCAR, TRt > 3/60 , 3/60 )
Le calcul du gain du débit d’hydrogéne "KfHy" découle des égalités
suivantes :

cHyge = cHyR(kg/m3)

= KfHy * MHypaw / VR
= KfHy= cHygc * VR / MHygpaw
On tient compte du retard de 6 minutes sur la mesure de cHygc en
introduisant deux LAGs en série de 3 minutes chacun sur la valeur du
modgle, et on obtient la formule finale :

= KfHy = cHygc * VR / LAG (MHygaw > 3/60, 3/60 )

D’une fagon similaire 3 KfHy, on calcule le parametre de correction
pour la pureté du buténe "KfBt" :

KfHy = cBtgc * VR / LAG (MBtgay » 3/60, 3/60 )

L’algorithme de régulation a pour entrées :

- les consignes de concentration calculées par I’algorithme maitre; plus
précisément les consignes pour les rapports de concentration cHyg/cEtp
"HyEtgp" et cBtp/cEtp "BtEtgp” (en kg/kg)

- 1a consigne pour le débit du produit a synthétiser FpEtgp, fixée par

o
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I’opérateur
- la consigne pour la concentration en éthylene cEtgp, fixée par I'opérateur;
- les concentrations calculées par le modele.

11 calcule les consignes pour les débits d’alimentation des réactifs
FEtgp, FCAgp, FHygp et FBigp. Différents algorithmes peuvent étre
utilisés, parmi lesquels le MBPC (Model Based Predictive Control). Ils
peuvent en général se décomposer en un feed-forward basé sur le modele
inverse, et un feed-back proportionnel 2 1’écart entre le modele direct et les
consignes de concentration.

Régulation de I'alimentation en éthylene :
Feed-forward : valeur pour maintenir Ia concentration actuelle, basée sur
I’inversion de la valeur stationnaire de 1’équation suivante :

MEty = LAG (FEtpy * gy » gy)  (ke)
= FEtFF = IViBtR / TEt
Feed-back : proportionnel 2 1’écart entre la consigne cEtgp, et le modele

FEtgg = 5 * (cEtgp * VR - MEtp)

Consigne :
FEtSP = FEtFF + FEtFB
Régulation de I'alimentation en catalyseur :

Feed-forward : valeur pour maintenir la concentration actuelle, basée sur
I’inversion de la valeur stationnaire de 1’équation suivante :

MCAR = LAG (FCAN * 7cA » TcA) ()
= FCApp = MCAR / 7cp
Feed-back : proportionnel 2 I’écart entre la consigne FpEtgp, et le modele,
selon la formule suivante :

FpEt = Ag, * MEtp * MCAg / Vg
= FCAgg =5 * (FpEtgp / (Ag; * MEtg !/ VR) - MCAg)
Consigne :

FCAgp = FCAgg + FCApp
Régulation de P'alimentation en hydrogéne :
Feed-forward : valeur pour maintenir la concentration actuelle, basée sur
I’inversion de la valeur stationnaire de 1’équation suivante :

MHygp = LAG (FHypy * 7y » THy ) (KB)
= FHypp = MHygaw / 7Hy
Feed-back : proportionnel a I’écart entre la consigne de rapport HyEtgp, et
le modele.

o

bl
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FHypg = 5 * (HyEtgp * MEtg - MHyp)

Consigne :

Régulation de I’alimentation en buttne (similaire A I’hydrogene) :

FBtgp = MBtpaw / 7Bt

FBtFB =5* (BtEtSP * MEtR - MBtR)

FBtgp = FBtpp + FBipg

Les équations qui précédent résument les équations de I’algorithme

esclave. Elles sont exécutées toutes les 10 secondes par le systtme numé-
rique de contrdle et de commande (SNCC).

L’algorithme maitre

La Figure § illustre le principe de I’algorithme maitre :

1.

le modele direct prédit les propriétés principales du polymere (MI et
MVS); il utilise pour cela la mesure de la température de polymeéri-
sation, les prédictions pour les concentrations dans le réacteur, fournies
par le modele esclave, et les temps de séjour du PE dans les différents
appareils.

I’adaptation compare les mesures de MI et de MVS effectuces @la
sortie du sécheur également), soit par le laboratoire de mesure toute les
2 h, soit par un analyseur en continu, aux valeurs prédites par le modele
direct, de facon A déterminer les 2 parametres d’adaptation, qui sont des
parametres correctifs, multiplicatif pour le MI et additif pour la MVS.
I’algorithme de régulation calcule, 2 partir des consignes de MI et de
MVS fournie par 1’opérateur, les consignes pour les concentrations dans
le réacteur (rapports Hy:Et et Bt:Et). Comme pour I’algorithme escla-
ve, ce calcul est composé d’un feed-forward basé sur le modele direct,
et d’un feed-back proportionnel A I'écart entre le modele direct et les
consignes de 1’opérateur.

Pour un catalyseur donné, les propriétés des résines en régime établi

sont des fonctions de la température de polymérisation et des concentrations
des réactifs. Parmi les différentes équations statiques renseignées dans la
littérature, on a choisi les équations suivantes :

logMI) = ag +a; *T° +ap * log (Hy/Et) + a3 * BY/Et

MVS = by + by * T° + by * BYE)P3 + by * logMD)

Les paramétres a() a a3 et by a by sont obtenus par identification en

régime établi, pour plusieurs résines fabriquées avec le méme catalyseur.
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Par ailleurs, les différents appareils rencontrés par le polyéthylene
jusqu’au moment ol ses propriétés sont mesurées (réacteur, stripper,
centrifugeuse puis sécheur), peuvent tous étre assimilés en premiére appro-
ximation 2 des réacteurs parfaitement mélangés.

Le modgle maitre utilise maintenant comme entrées les mesures suivan-
tes :

TRr = température au réacteur °C)

Vstp = volume liquide dans le stripper (obtenu par mesure de niveau) (m
MIpqgg = mesure de MI (melt-index)

MVSy(gs = mesure de MVS (Masse Volumique Spécifique)

ainsi que les calculs suivants réalisés par le modele esclave :

3

FpEt = production instantanée de polymere (kg/h)
FPEquT = débit de PE sortant du réacteur (kg/h)
MPER = masse de PE dans le réacteur kg)
HyEtp = rapport Hy sur Et dans le réacteur (kg/kg)
BtEtp = rapport Bt sur Et dans le réacteur (kg/kg)

Les valeurs instantanées brutes (avant adaptation) de la MVS et du
logarithme du MI sont calculées par :
MVSpyg = bg + by * TR + by * BIER)® + by * IMIys
MIpng = 2p t+ 3y *Tp + ay * log (HyEtg) + a3 * BtEtp

En utilisant le théordme 2, on calcule les propriétés moyennes brutes a
la sortie du réacteur :
IMIr = LAG (].Nﬂle, MPER / FpEt)
MVSr = LAG (MVSyyg, MPER / FpEf)

En effet :
- les propriétés IMI et MVS répondent assez bien A une loi de mélanges

linéaire '
- le réacteur boucle peut étre assimilé 2 un réacteur parfaitement mélangé
- le débit massique de PE "entrant” dans le réacteur est effectivement FpEt,
la quantité de PE qui polymérise a chaque instant.

Propriétés brutes 2 la mesure : Sachant qu’on a dans le stripper environ
500 kg de PE par m3, et si ’on prend I’hypothese que le stripper est un
réacteur parfaitement mélangé, on calcule les propriétés brutes en sortie du
stripper comme suit :
IMIstp = LAG (IMIr, 500 * Vstp / FPEOUT)
MVSstp = LAG (MVSr, 500 * Vstp / FPEqyT)

U3
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Le temps de séjour dans la centrifugeuse étant trés court, on peut
I’ignorer.

Le sécheur est 1 lit fluide; il contient en permanence environ 1 400 kg
de PE. On peut faire I’hypothese que le niveau dans le stripper change peu,
et que le débit qui en sort égale celui qui y rentre. Des lors, le débit de PE
entrant dans le sécheur vaut FPEqyyr. On a alors en sortie du sécheur, a
’endroit od I’échantillon est prélevé pour la mesure de propriété, les valeurs
brutes suivantes :

IMIsh = LAG (IMIstp, 1400 / FPEqy)
MVSsh = LAG (MVSstp, 1400 / FPEqu)

Les propriétés aprds adaptation sont obtenues en faisant intervenir les
paramatres d’adaptation kMI (paramétre multiplicatif) et kMVS (parametre
additif); les propriétés apres adaptation sortie réacteur, stripper et sécheur
valent donc : '

Mlrg = kMI * 10MIr
MVSic = kMVS + MVSr
MIstp = ki * 10IMIstp
MVSstpc = kMVS + MVSstp
Mish = kI * 10MIsh
MVSshe = kMVS + MVSsh
A i m maf

Les mesures de propriétés prennent un certain temps 2 étre réalisées
( 5 min. si analyseur en ligne, + 1 h si effectuées par le laboratoire).
Pour pouvoir calculer les parametres d’adaptation, il faut donc recaler dans
le temps les prédictions brutes du modele avec les mesures. Cela ce fait au
moyen d’un registre 3 décalage (appel€ ici "fonction DELAY") :

IMIpg; = DELAY (IMIsh, 7q)

MVSpgp = DELAY (MVSsh, 7\qyg)

avec : mpqr et pgys = + 5 min. ou + 1 h, suivant que la mesure est
réalisée par un analyseur continu ou par le laboratoire.

A chaque nouvelle mesure de MI ou de MVS, on recalcule le parametre
d’adaptation brut kMI’ ou kMVS’, en comparant la valeur modele brute
recalée dans le temps 2 la valeur mesurée :
kMI’ = log MIpgs) - MIpgr
kKMVS’ = MVSpygs - MVSppr

Ces valeurs brutes sont filtrées afin d’atténuer les réactions précipitées
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que les mesures et leur bruit infligeraient au procédé :

kMI = LAG (kMI’, £ 1 h)

KMVS = LAG (kMVS’, + 1 h)

Algorithme de régulation :

L’algorithme de régulation a pour consignes les valeur Migp et
MVSgp, entrées par I'opérateur. Il calcule les consignes pour les rapports
des concentrations dans le réacteur HyEtqp et BtEtgp nécessaire pour
obtenir rapidement les propriétés voulues Migp et MVSgp. Ce calcul se
fait en 2 étapes :

1. lalgorithme de régulation calcule, a partir des consignes Mlgp et
MVSgp fournies par I'opérateur, et des valeurs apres adaptation du MI
et de 1a MVS dans les différents appareils, les consignes Mligp et
MVSigp pour la production instantanée. Ces consignes instantanées
sont composées d’un feed-forward, et d’un feed-back proportionnel 2
I’écart entre le modele direct et les consignes de ’opérateur.

2. les consignes pour les rapports de concentration HyEtgp et BtEtgp sont
alors calculées en inversant ’équation statique utilisée plus haut pour le
calcul de la valeur instantanée du MI et de la MVS.

Consignes pour les propriétés instantanées : On compare les propriétés
sortie sécheur aux consignes de propriété, pour déterminer les consignes
voulues pour les propriétés 2 la sortie du stripper (on néglige la centrifu-
geuse) :
Mistpgp = 10 ( log(MISP) + 0.1 * (log(MISP) - log(MIshC)))
MVSstpgp = MVSgp + 0.1 * (MVSgp - MVSshc)

De méme, 2 partir de I’écart entre ces consignes sortie stripper et des
valeurs calibrées au stripper, on calcule les consignes voulues en sortie du
réacteur :

Mirgp = 10 ( log(MIstpSP) + 0.5 * (log(MISstpSP) - logMlstpC)))

MVSrgp = MVSsipgp + 0.5 * (MVSstpgp - MVSstpe)

Enfin, 2 partir de I’écart entre ces consignes sortie réacteur et des
valeurs calibrées correspondantes, on calcule les consignes voulues pour la
production instantanée :

Mligp = 10 ( log(MIrSP) + 2 * (log(MIrSP) - log(MIrC)))

MVSigp = MVSrgp + 2 * MVSrgp - MVSr¢)

Consignes pour les rapports de concentrations : Les consignes pour les
rapports de concentration HyEtgp et BtEtgp s’obtiennent en inversant
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P’équation statique utilisée plus haut pour le calcul de la valeur instantanée
du MI et de la MVS, en substituant aux termes MI et MVS les consignes
voulues pour la production instantanée et en appliquant le paramétre
d’adaptation.

Partant de :
log Mligp / kMI) = ag + a1 *TR + ap * log (HyEt3sp) + a3 * BtEtg
MVSISP kMVS = bo + bl * TR + bz (BtEtSP) + b4 - MINS
on obtient :
ap * log (HyEtgp) = log Mligp / kMI) - (ag + 3 *Tp + a3 * BtEtp)
ce qui donne :

HyBtgp = 10 ( (log (MIISP / kMI) - a0 -al * TR -a3 *BtEtR )/ a2)
et :

by * (BtBtgp)P? = MVSigp - KMVS - (b + by * Tg + by * IMIpng )
ce qui donne :

BtEtgp = ( (MVSigp - KMVS - b - by *Tg - by * MINg ) / by

Les équations qui précedent résument les équations de I’algorithme
maitre. Elles sont exécutées toutes les 30 secondes par le SNCC.

Avec ce procédé, il est possible de piloter la polymérisation avec une
grande précision. En particulier :

- les propriétés contrdlées (MI et MVS) sont maintenues au plus pres des
valeurs voulues, avec une dispersion minime

- les changements de qualité (et donc des propriétés MI et MVS) sont
réalisés avec rapidité et précision

- les démarrages et arréts de la polymérisation, ainsi que les changements
de débit du produit A synthétiser, sont réalisés d’une fagon accélérée, tout
en maintenant le MI et la MVS fort proches des valeurs voulues.

Bien que la méthode de régulation selon I'invention ait ét¢ présentée a
I’aide d’un procédé de synthése de polyéthylene par polymérisation en
continu d’éthylene, il est entendu que cette méthode de régulation sera de
fagon générale efficace pour d’autres procédés de synthése continus, présen-
tant notamment plusieurs des caractéristiques suivantes :

- une régulation multivariable est nécessaire parce que plusieurs variables
influent sur I’ensemble des propriétés a régler;
- la dynamique du processus est lente : mélanges en série, temps morts

) 1/b3

importants;
- les mesures des propriétés sont échantillonnées avec une faible fréquence,
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et/ou bruitées;

- la régulation doit étre dynamique, c’est-a-dire valable quelle que soit le
débit du produit a synthétiser, ainsi que durant les transitions de débit et
de qualité du produit a synthétiser;

- il y a intérét 2 estimer certaines variables non directement mesurées.

Pour pouvoir 3tre facilement mise en oeuvre avec les techniques
présentées, il suffit que :

- les équations statiques du processus soient connues (souvent, elles le sont
au moins dans une certaine mesure, sinon le procédé ne pourrait étre
maitrisé); '

- la dynamique du processus puisse étre approchée par des mélanges
parfaits et des temps morts;

- les mesures nécessaires soient disponibles et d’une qualité suffisante (en

particulier, les débits des réactifs et les débits traversant les réservoirs
concernés).

L'utilisation particulidre de la fonction LAG décrite ci-dessus,
notamment dans les théorémes 1 et 2, peut naturellement é&tre étendue a des
méthodes de régulation basées sur une structure autre que celle qui a été
exposée, qui comprend un algorithme maitre et un algorithme esclave
distincts. Elle peut par exemple étre appliquée dans une méthode de
régulation ne comportant qu’un algorithme unique.
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. Tabl es abréviations utili

ag param?tres pour ’équation statique du MI (I = 0 a 3)
by parametres pour I’équation statique de la MVS (I = 02 4)
Ag activité catalytique pour 1’éthylene m3*kg 1*n’ 1)
CXGC concentration de "x" obtenue par la mesure de I’analyseur (kg/m3)
CXR concentration de "x" dans le réacteur (kg/m3)
CXgp consigne pour la concentration de "x" dans le réacteur (kg/ m3)
Fpx débit massique de polymérisation de "x" (kg}/h)
FVouT débit volumique sortant du réacteur (m>/h)
Fxqn débit massique de "x" entrant (kg/h)
Fxour débit massique de "x" sortant (kg/h)
kd constante de désactivation du catalyseur (1/h)
KfBt parametre correctif (d’adaptation) pour le buténe
KfHy parametre correctif (d’adaptation) pour I’hydrogeéne
kMI paramatre correctif (d’adaptation) pour le MI
kMVS parametre correctif (d’adaptation) pour la MVS
LAG (,) fonction filtre passe-bas du ler ordre
MIpES mesure du MI (Melt Index) (indice de fusion)
Mly MI (Melt Index) brut (non calibré) dans "y"
Mlyc MI calibré (avec adaptation) dans "y"
Mlygp consigne de MI (calibrée) pour "y"
MVS mesure de la MVS (Masse Volumique Standard)
MYVSy MVS (Masse Volumique Standard) brute (non calibré) dans “y"
MVSyc MVS calibrée (avec adaptation) dans "y"
MVSygp  consigne de MVS (calibrée) pour "y"
Mxpaw  masse de "x" brute (non calibré) dans le réacteur kg)
Mxy masse de "x" calibrée (avec adaptation) dans “y" (kgg
Vy Volume de "y" (m~)
TR temps de séjour dans le réacteur (h)
X temps de séjour pour "x" dans le réacteur (h)

"x" peut représenter les constituants suivants :
Bt Buténe
CA Catalyseur
Et Ethylene
Hy Hydrogéne
Sv Solvant

"y" peut représenter les appareils suivants :

r

stp
sh

Réacteur de polymérisation

Stripper
Sécheur (a lit fluide)
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réacteur de polymérisation

alimentation en réactifs (matidres premidres), catalyseur, solvant
circuit de refroidissement

conduite de soutirage

stripper

condenseur

chromatographe en phase gazeuse

centrifugeuse

sécheur 2 lit fluide

solvant et réactifs a recycler

polyéthylene

réactifs a recycler

solvant 2 recycler

consignes de propriété du polymere

consigne de débit du produit 2 synthétiser

algorithme maitre

algorithme esclave

consignes de concentration

consignes de débits entrants

régulation (PID) des débits

mesures

régulation de température

feed-forward de température

dynamique de la polymérisation : cinétique chimique et bilan matiere
simulations du débit du produit 2 synthétiser et des rapports Hy/Et et
Bt/Bt

mesures de température, de débits et de concentrations

procédé

analyse

mesure de grandeurs liées au procédé

mesure de propriétés du polymére

modele direct ; prédiction des propriétés a la mesure
comparaison : correction du modele (adaptation)

algorithme de régulation, basé sur le modgle inverse (feed-forward +

U

<
C
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feed-back)

consignes pour les grandeurs liées au procédé

mesures et consignes de débits entrants

mesure de la température et prédiction des concentrations

modgle direct : équations des propriétés en fonction des concentrtations
prédiction des propriétés

consignes pour les concentrations dans le réacteur

mesure des débits entrants

mesure des concentrations dans le réacteur

modele direct ; prédiction des concentrations sur base du bilan matiere
prédictions de concentration

comparaison ; calcul des parametres d’adaptation

s

506
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REVENDICATIONS

1 - Méthode de régulation d’un procédé de synthése en continu d’un
produit chimique, dans un appareillage de synthése comprenant un ou
plusieurs réacteurs, qui comprend les étapes suivantes :

- entrée de consignes de propriétés du produit 3 synthétiser dans un
algorithme maitre;

- entrée de la consigne de débit du produit 2 synthétiser dans un
algorithme esclave;

- calcul des consignes de concentration de matieres dans le ou les réacteurs
a I'aide de I’algorithme maitre, en fonction des consignes de propriétés
ainsi que des mesures de propriétés du flux sortant et de concentrations
mesurées ou calculées;

- transmission des consignes de concentration calculées par I’algorithme
maitre comme grandeurs d’entrée  I’algorithme esclave;

- calcul des consignes de débit pour les flux entrant dans le ou les
réacteurs, 2 ’aide de 1’algorithme esclave, en fonction de la consigne de
débit du produit 2 synthétiser, des consignes de concentration, et des
mesures de débit des flux entrant dans le ou les réacteurs, et

- utilisation des consignes de débits calculées a I’aide de 1’algorithme
esclave pour régler les débits des flux entrant dans le ou les réacteurs.

2 - Méthode de régulation selon la revendication 1, comprenant en
outre une étape de calcul 2 I'aide de I'algorithme esclave, en fonction des
mesures de débits, de prédictions de concentrations qui sont transmises a
I’algorithme maitre pour calculer des prédictions de propriétés utilisées
comme grandeurs d’entrée supplémentaires dans le calcul des consignes de
concentrations.

3 - Méthode selon la revendication 1 ou 2, dans laquelle I’algorithme
maitre et/ou ’algorithme esclave sont adaptatifs.

4 - Méthode de régulation selon I'une des revendications 1 a 3, caracté-
risée par les étapes supplémentaires suivantes :
- calcul 2 ’aide de I’algorithme maitre, en fonction des consignes de
propriétés, de consignes de températures dans le ou les réacteurs; et/ou
- calcul 2 I’aide de I’algorithme esclave d’un bilan thermique pour le ou les
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réacteurs, sur base notamment de mesures de température;

- résolution de ces bilans thermiques par I’algorithme esclave de fagon a
déterminer la chaleur qu’il faut ajouter ou évacuer pour respecter les
consignes de température et déduction de consignes d’entrée pour des
organes de régulation thermique de I’appareillage de synthese; et

- régulation en boucle fermée desdits organes de régulation thermique en
respectant lesdites consignes d’entrée.

5 - Méthode de régulation selon la revendication 4, caractérisée en ce
que dans I’algorithme maitre interviennent comme grandeurs d’entrée
supplémentaires des mesures de températures.

6 - Méthode de régulation selon 'une quelconque des revendications 1

a 5, caractérisée en ce que I’algorithme maitre comprend :

- un modele direct pour la prédiction des propriétés du produit synthétisé,
en fonction des prédictions de concentrations calculées par 1’algorithme
esclave;

- un module de comparaison, comparant les prédictions de propriétés
calculées par le modele direct 2 des valeurs effectivement mesurées sur le
produit synthétisé et déduisant de cette comparaison des paramétres
d’adaptation, lesdits parametres d’adaptation intervenant comme grandeurs
d’entrée supplémentaires dans ledit modele direct; et

- un algorithme de régulation, basé sur I’inverse du modele direct, pour
calculer en fonction des consignes de propriétés pour le produit a
synthétiser et des prédictions de propriétés du produit synthétisé des
consignes de concentrations pour 1'algorithme esclave, lesdits parametres
d’adaptation intervenant également comme grandeurs d’entrée
supplémentaires dans ledit algorithme de régulation.

7 - Méthode de régulation selon 1’une quelconque des revendications 1

a 6, caractérisée en ce que |’algorithme esclave comprend :

- un modele direct pour la prédiction des concentrations sur base du bilan
de matiere dans le ou les réacteurs;

- un module de comparaison, comparant les prédictions de concentrations
calculées par le modele direct & des mesures de concentration et déduisant
de cette comparaison des parametres d’adaptation, lesdits parametres
d’adaptation intervenant comme grandeurs d’entrée supplémentaires dans
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ledit modgle direct; et

- un algorithme de régulation, basé sur I’inverse du modele direct, pour
calculer, en fonction des consignes de production, des consignes de
concentration calculées par ’algorithme maitre et des prédictions de
concentration du modgle direct, les consignes pour les débits entrant dans
le ou les réacteurs, lesdits parametres d’adaptation intervenant comme
grandeurs d’entrée supplémentaires dans ledit algorithme de régulation.

8 - Méthode de régulation selon I’'une quelconque des revendications 1
a 7, caractérisée en ce que pour la modélisation de la dynamique du procédé
de synthese on utilise essentiellement des fonctions du type :
x=LAG(u,t) » &
cette fonction étant la solution de I’équation différentielle —d—t-*t +xX=u ,
ol les arguments u et 7 varient dans le temps.

9 - Méthode de régulation selon 1a revendication 8, caractérisée en ce
que la masse "Mxg" d’un constituant "x" dans un réacteur parfaitement
mélangé est déterminée comme suit :

Mx,= LAG ( Fxpy * Ty Ty )
od Fxpyest le débit massique entrant dans le réacteur;

74 est le temps de séjour de x; il vaut la masse du constituant Mxp,

divisée par la somme des débits massiques sortants (débit sortant

"FXQUT > quantité consommée par réaction "FRx", etc.) :

X = Mxg / (FxouT + FRx + ...YXen h).

10 - Méthode de régulation selon la revendication 8 ou 9, caractérisée
en ce que la propriété Pxg d’un constituant "x" dans un réacteur parfai-
tement mélangé est calculée comme suit :

Pxg = LAG (Pxqy;» Mxg / Fxpy )

ol "Px" est une propriété d’un constituant "x", répondant 2 la loi de
mélange linaire Px| 49 = W1 * Pxy + wp * Pxp, Wy et wo étant les
fractions massiques de propriété Pxy et Px);

Pxyy est la propriété du constituant "x" a ’entrée du réacteur.

11 - Procédé de synthese en continu d’un polymere auquel est associe
une méthode de régulation selon 1'une quelconque des revendications 1 a
10, caractérisé en ce que les propriétés du polymere intervenant dans la
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méthode de régulation sont la masse volumique spécifique (MVS) du
polymere et/ou des propriétés rhéologiques du polymere et/ou sa teneur en
comonomere.

12 - Procédé de synthese en continu d’un polymere selon la revendi-
cation 11, caractérisé en ce Jue les propriétés rhéologiques intervenant dans
la méthode de régulation sont le "melt index" du polymere et/ou sa
viscosité.

13 - Procédé de synthese en continu d’un polymere selon la revendi-
cation 11 ou 12, caractérisé en ce qu’il est appliqué 2 la synthese en continu
de polyéthylene par polymérisation d’éthylene dans un réacteur, les réactifs
étant I’éthylene, I’hydrogene et/ou un comonomere optionnel, la réaction de
polymérisation ayant lieu dans un solvant en présence d’un catalyseur et une
partie du contenu du réacteur étant prélevé en permanence ou par ‘
intermittence.

14 - Procédé de synthese selon la revendication 13, caractérisé en ce
qu’un module d’adaptation de 1’algorithme esclave compare les concen-
trations en éthylene (Et), hydrogene (Hy) et/ou comonomere optionnel (Bt),
mesurées par un analyseur, aux valeurs prédites par le modele direct, de
fagon 2 déterminer au moins 1'un des parametres d’adaptation suivants :

a) Dactivité spécifique du catalyseur pour I'éthylene "AEt", en kg/h de
polyéthylene par kg de catalyseur et par kg/m3 d’éthylene ;

b) Perreur de gain sur la mesure de débit d’hydrogene "KfHy" ;

¢) la pureté de I’alimentation en comonomere "KfBt".

15 - Procédé de synthese selon 'une quelconque des revendications 11

a 14, caractérisé

- en ce que 1’on mesure 2 des intervalles de temps réguliers le "melt-index"”
MI et/ou la masse volumique standard MVS du polymere et/ou sa teneur
en comonomere;

- en ce que I'algorithme maitre calcule des prédictions brutes de MI et MVS
en fonction de la température au réacteur, des concentrations dans le
réacteur et des temps de séjour dans les différents appareils du circuit de
polymérisation;

- en ce qu’un module d’adaptation de I’algorithme maitre :
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- recale dans le temps les prédictions brutes de MI et MVS, en tenant
compte du temps écoulé entre la prise des mesures de MI et MVS et
1’obtention du résultat des mesures, et compare les prédictions brutes de
MI et MVS recalées dans le temps aux mesures de MI et MVS,

- calcule un parametre d’adaptation multiplicatif kMI appliqué a la
prédiction brute du MI pour obtenir une prédiction calibrée du MI, et

- calcule un parametre d’adaptation additif kMVS appliqué 2 la prédiction
brute de MVS pour obtenir une prédiction calibrée de MVS.

16 - Dispositif de régulation d’un procédé de synthese d’un produit
chimique dans un appareillage de synthese englobant un ou plusieurs
réacteurs, ledit dispositif comprenant :

- au moins une unité de calcul;

- des moyens pour entrer des consignes de propriétés du produit & synthé-
tiser dans 1’unité de calcul;

- des moyens pour entrer des consignes de production du produit 2 synthé-
tiser dans 1’unité de calcul;

- des organes de mesures de débit des flux entrant dans le ou les réacteurs;

- des organes de mesures de la composition des flux sortant du ou des
réacteurs;

- des organes de régulation de débits pour régler les débits des flux entrant
dans le ou les réacteurs;

- des moyens de communication entre ladite unité de calcul, lesdits organes
de mesures de débit et lesdits organes de régulation;

caractérisé

- en ce que I'unité de calcul est apte 2 calculer 2 I’aide d’un algorithme
maitre, en fonction des consignes de propriétés, des consignes de concen-
tration de réactifs dans le ou les réacteurs;

- en ce que I'unité de calcul est apte 2 calculer & 'aide d’un algorithme
esclave, en fonction des consignes de production et des consignes de
concentration, de consignes de débit pour les flux entrant dans le ou les
réacteurs, ces consignes de débit étant transmises comme consignes
d’entrée aux organes de régulation de débits;

- en ce que les mesures réalisées par les organes de mesure de débits
interviennent comme grandeurs d’entrée supplémentaires dans ledit
algorithme esclave, pour permettre a ce dernier de calculer, en fonction de
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ces mesures de débits, des prédictions de concentrations, ces prédictions
de concentrations intervenant dans 1’algorithme maitre pour calculer des

prédictions de propriétés utilisées comme grandeurs d’entrée
supplémentaires dans le calcul des consignes concentrations.

17 - Dispositif de régulation selon la revendication 16, caractérisé

- en ce que I’appareillage de synthe¢se comprend en outre :

- des organes de régulation thermique apte a contréler la température
dans le ou les réacteurs, et
- des capteurs de températures;

- en ce que I’algorithme maitre est apte a calculer, en fonction des consi-

gnes de propriétés, des consignes de températures pour le ou les réacteurs;

- en ce que I’algorithme esclave est apte

- 2 calculer un bilan thermique pour le ou les réacteurs,

- 2 résoudre ce ou ces bilans thermiques de fagon a déterminer la chaleur
qu’il faut ajouter 2, respectivement retrancher de la synthése pour
respecter les consignes de température, et

- 2 déduire de ce ou ces bilans thermiques des consignes d’entrée pour
les organes de régulation thermique de 1’appareillage de synthese, et

- 2 recevoir comme grandeurs d’entrée supplémentaires les mesures
effectuées par les capteurs de température.

18 - Dispositif de régulation selon Ia revendication 17, cat'actérisé en ce

que dans ’algorithme maitre interviennent comme grandeurs d’entrée
supplémentaires des mesures effectuées par les capteurs de température.

19 - Dispositif de régulation selon I’'une quelconque des revendications
16 a 18, comprenant

- au moins un analyseur apte 2 fournir des mesures des propriétés inter-

venant dans I’algorithme maitre; et

- des moyens pour entrer ces mesures de propriétés dans I'unité de calcul;

ladite unité de calcul comprenant :

- un premier modele direct pour la prédiction des propriétés du produit
synthétisé, en fonction des prédictions de concentrations calculées par
I’algorithme esclave;

- un premier module de comparaison, comparant les prédictions de
propriétés calculées par le modele direct aux valeurs effectivement
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mesurées sur le produit synthétisé et déduisant de cette comparaison des
parametres d’adaptation, lesdits parametres d’adaptation intervenant
comme grandeurs d’entrée supplémentaires dans ledit premier modele
direct; et

- un premier algorithme de régulation, basé sur P'inverse du premier
modele direct, pour calculer, en fonction des consignes de propriétés et
des prédictions de propriétés, des consignes de concentrations pour
I’algorithme esclave, lesdits parametres d’adaptation intervenant
également comme grandeurs d’entrée supplémentaires dans ledit
algorithme de régulation.

20 - Dispositif de régulation selon I'une quelconque des revendications
16 A 19, comprenant en outre
- au moins un analyseur apte 2 fournir des mesures de concentration des
réactifs; et
- des moyens pour entrer ces mesures de concentration dans 1’unité de
calcul;

ladite unité de calcul comprenant :

- un deuxi®me modele direct pour la prédiction des concentrations, en
fonction du bilan de matitre dans le ou les réacteurs;

- un deuxieme module de comparaison, comparant les prédictions de
concentrations calculées par le modele direct aux mesures de concen-
tration et déduisant de cette comparaison des parametres d’adaptation,
lesdits parametres d’adaptation intervenant comme grandeurs d’entrée
supplémentaires dans ledit deuxieme modele direct; et

- un deuxidme algorithme de régulation, basé sur I'inverse du deuxieme
modele direct, pour calculer, en fonction des consignes de production,
des consignes de concentration calculées par I’algorithme maitre et des
prédictions de concentration du modele direct, des consignes pour les
débits entrant dans le ou les réacteurs, lesdits parametres d’adaptation
intervenant comme grandeurs d’entrée supplémentaires dans ledit
algorithme de régulation.
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