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Introduction générale

Introduction genérale

L'analyse des systémes et la conaaptid’algorithmes de commande font appel a
différentes théories du contréle et notamin&a théorie de Lyapunov qui est basée sur
I'existence d’'une fonatin lieée a une notion d’énergie. Pamnséquent, il est naturel de
considérer les théories da thermodynamique pour la cmption de contrbleurs pour les
procédés chimiques. Cependant, contraireragrtsystémes électriques et mécaniques ou |l
est assez facile de trouver ufmmction de Lyapunov qui représen’énergie, la recherche
d’'une fonction de Lyapunov pour l'alyse de stabilité et laysthése de lois de commande
pour les systemes réactionnels n’est pas étedéavache-2009] étant donné que I'énergie de
ces systemes est conservée, selon le prgmiecipe de la thenodynamique [Glansdorff-
1971].

Durant ces dernieres années, B.E. Ydstie et ses collaborateurs ont combiné
thermodynamique, la passivité et la théatéeLyapunov. lls ont développé des travaux sur
I'entropie et l'existenced’une fonction de stockage non négative appeltmction de
disponibilité thermodynamiquprdstie-1997 ; Ruszkowski-2005A travers cette approche
entropique, ils ont ouverda voie a des synthéses deslale commande basées sur des
fonctions issues de la thermodynamique.

Durant ces quatre dernieres années, I'éqadipeecherche « Dynamique des procedeés :
modeles, structure des modeles et commande LAGEP, s’est intéressée a la commande
entropique pour les procédébimiques. Les travaux de N. Hoang [Hoang-2007, 2009] ont
proposé une approche entropighasée sur l'utilisation de l#onction de disponibilité
thermodynamique comme fonction de Lyapunov pawsyntheseale lois de commande pour
un réacteur continu parfaitement agitége d’une réaction simple de typeo B.



Modélisation et approche thermodynamiquaerr le contréle des réacteurs catalytgtrgphasiques continus et discontinus

Dans cette thése, nous nous intéressonapplitation de la commande entropique pour
des réacteurs beaucoup plus complexes rédasteurs catalytiques triphasiques avec une
réaction de type(,A, B 0 (C,. En effet, les réacteurs catalytiques triphasiques sont

utilisés dans différentes applications, amatment dans les prédés d’hydrogénation et
d’'oxydation. Ce sont des systemes fortemeah linéaires, multivariables et siéges de
réactions exothermiques [De Toledo-2001].

Nous traitons d’abord le cas d’'un systemedifeension infinie : le réacteur catalytique
triphasique intensifié continu de type slurba modélisation et la commande entropique de
ce réacteur représentent nos deux prezmieontributions dans cette thése.

Nous nous intéressons par la suite a I'appilin de la commande entropique dans le cas
d’'un systeme de dimension finie : le réacteualgéque triphasique dcontinu. En effet, de
nombreux procédés dans l'industfonctionnent en modedtiontinu. De plus, la commande
de ce type de réacteur est une tache diffiéte effet, dans un procédé discontinu, depuis le
démarrage jusqu'a l'arrét de I'appareil, toues phases de fonctiorment se déroulent en
régime transitoire. Par conséaqtiel n’existe pas de consigm®nstante ou d’'état stationnaire
autour duquel nous pouvons réguler les variadiésat. Ainsi, le catrole d'un réacteur
discontinu est beaucoup plus complexe ge&i d'un réacteur qui fonctionne en mode
continu [Corriou-2003]. Ceci représente ndtasieme contribution dans cette thése.

Par ailleurs, une partie de ce travail s'insdans le cadre d'un projet de recherche ANR
(Projet « PROPRESUR » : Procédés propressigs, vers latelier chimique du futur,
impliquant le Laboratoire de Génie Chimiqde Toulouse, le Laboratoire de Réactions et
Génie des Procédés de Nancy, les socieEEBEGROUP et Enki Innovaih et le Laboratoire
d’Automatique et de Génie dEs Procédés de Lyloopjectif du projetANR vise a étudier la
possibilité de remplacer les réacteurs discomstipar des réacteurs continus intensifiés qui
associent des mélangeurs pearfants avec des échangeurs thermiques efficaces comme dans
le réacteur développé par la société ARIBJP sous le nom de RAPTOR® (« Réacteur
Agité Polyvalent a Transfert Optimisé Recfile »). La sécurité et la problématique du
contrble - commande font partie des questiqns se posent pour juger de lintérét d'un
passage discontinu — continu.

La modélisation dynamique peut étre un outil tres efficace dans ce contexte. Le
développement de modéles efficaces et famlgeur ce type de réacteur triphasique est
toujours une tache difficile car cela impliquentedélisation de nombreux aspects a savoir le
transfert de matiére gaz-liquidelsle, le trangdrt de chaleur et lamétique de réaction. Les
réactions d'hydrogénation sont largement @tiss industriellement et sont choisies pour
illustrer notre démarche.



Introduction générale

Nos deux premiéres contributions dans cétise ont porté sur lmodélisation et la
commande du RAPTOR®. Ce procédé est un 4ndéiacteur intensifié continu tubulaire de
type slurry. Généralement, legacteurs tubulaires, en rais de leur géométrie, sont
représentés dans la plupakes cas par des édiams aux dérivéepartielles (EDP) non
linéaires dont I'état dépend a la fois despace et du temps [De Toledo-2001]. L'approche
couramment utilisée pour résoudre des problemes de commande de ce type d’équations est de
discrétiser spatialement par une méthodgppfoximation d’équations ou par une méthode
d’approximation de solutions des EDP, afimlatenir un systeme d’éqtions aux dérivées
ordinaires (EDO) voire un systeme d'équatiaigebro-différentiets et ainsi de pouvoir
exploiter numériquement le modele et agpér par la suite des commandes en dimension
finie [Melo-2009; Ding-2009]

Le RAPTOR® est un réacteur qui a un contpaent différent de celui des réacteurs
fermés, semi-continus ou continus non intensifiésfait que ce réacteur permet de travailler
dans des conditions extrémes de températurde gbression et sans solvant. De plus, la
présence d’'un systeme d’agitation performantaehature tubulaire dwéacteur considére,
nous ont permis de modéliser I'écoulement dangacteur par unessociation en série de
réacteurs parfaitement agitéentinus avec un effet de rétmélange, selon une démarche
habituelle en génie des procédés [ChoulabB420Cette démarche a été confirmée par des
mesures de distribution de temps d@sgjournies par laocieté AETGROUP.

Le modele reproduit les principales cdéaistiques du comportement dynamique du
réacteur intensifié en boucle ouverte. Il petnde simuler des scénarios d’accident en
'absence de systemes de commande et deebesride sécurité. Il permet en particulier
d’évaluer le temps disponibke un opérateur pour réagircartains dysfonctionnements ou a
certaines dérives du systeme. Ce travail cono¢laamodélisation efétude de sécurité du
RAPTOR® a donné lieu & de articles publiés [Bahrot#2009] et [Li-2010].

Le modéle développé permet aussi le isdivcomportement dynamique du mini-réacteur
en mode normal et la mise au point de iBsscommande en bouclefieée. Une stratégie de
commande du mini-réacteur d¢omu est proposée. Elle est composée de deux couches, une
couche d’optimisation qui dige les algorithmes de programiioa séquentielle quadratique
(PQS) et calcule une consigne optimale pownolache contrdle. Cetiderniére est basée sur
la concavité de la fonction d’entropie et ilisation de la dispomilité thermodynamique
comme fonction de Lyapunov. Ce trav@itionné lieu & un article publié [Bahré«2010].

Nous nous sommes intéressés dans la deuxgartee de cette thésa I'application de
I'approche entropique pour la synthése ldes de commande pour le contrble de la
température d’'un réacteur semi-continu, siégee’réaction catalytique triphasique. Apres
avoir développé un modele dynamique du réacteur, nous avons traité le probléme
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d’asservissement de températdee ce dernier. Pour ce fainepus avons utilisé une loi de
commande avec retour de $ertincorporant une loi d'aptation paramétrique pour
I'estimation de la vitesse de réaction. La d@ commande développée a permis de réaliser
une poursuite d’'un modeéle de référence de teatpes. La loi d’adaptation paramétrique est
basée sur un observateur de type grand [@irza-1999], qui a permis une estimation de la
vitesse de réaction.

Ce mémoire est décomposeé en cinq chapitres :

Dans le chapitre 1, nous présmrmg une étude bibliogphique concernantddechniques de
commande des réacteurs chimiques continusligtontinus. Nous nous intéressons tout
d’abord a la commande des réacteurs castiparfaitement agités, bases du modele du
RAPTOR® que nous avons développé. Par it snous nous intéressons a la commande des
réacteurs catalytiques triphaségucontinus de type slurrfnfin, une étude concernant la
commande et I'observation des réacsesemi-continus est réalisée.

Dans le chapitre 2, nous commencons pppeter quelques notions de thermodynamique.
Nous analysons par la suitegancipe d’extremum de I'dropie pour définir des conditions
de stabilité des systemes thermodynamiques rtanen dimension finie. A partir de ces
analyses, nous montrons comment on peéfinir une fonction de Lyapunov pour les
systemes thermodynamiques homogenes : enletibn de disponibilité thermodynamique ».

Dans le chapitre 3, nous étudions d’abord riesctions catalytiques gaz-liquide-solide.
Nous développons par la suite deux maosledynamiques : un modeéle pour un réacteur
catalytique triphasique continu intensifié un modéle pour urréacteur catalytique
triphasique semi-continu.

Dans le chapitre 4, l'optimisation et la commande d'un mini-réacteur catalytique
triphasique intensifié continu sont présentddse stratégie de cabte a deux couches est
utilisée pour contrdler la température etdamaentration du produit & kortie du réacteur en
présence de perturbations a ti&e du réacteur. Les performandescontroleur mis en place
sont comparées a cdld’'un régulateur PlI.

Dans le chapitre 5, nous déduisons, artipade la fonction de disponibilité
thermodynamique, une autre fonction de Lyapuplog adaptée aux réacteurs semi-continus :
la disponibilité thermique. Nous mettons place par la suite une loi de commande pour
contréler la température d'un réacteurmseontinu siege d'une réaction catalytique
triphasique. Un observateur grand gain est aétilisur estimer la cinétique de réaction a partir
des mesures de la température du milieu réactionnel. Cette estimation est injectée ensuite dans
le calcul de la loi de commande mise en plaeerobustesse du schéma de contrble est testée
4
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en simulation face a des incertitudes de moalidis, des perturbationst des bruits de
mesures.

Enfin, une conclusion aux travaux expos#ms ce meémoire est proposée suivie de
quelques perspectives.
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Chapitre 1 - Commande des réacteurs chimiques : état de l'art

— Commande des réacteurs chimiques :

etat de l'art

Ce chapitre est consacré a I'étude biplaphique sur la comamde des réacteurs
chimiques. Aprés une breve présentation daste@rs chimiques et un rappel sur I'étude de
stabilité des systéemes non linéaires au serhgdpunov, notre étude \dabord porter sur les
différentes techniques de commande desteéas chimiques continus. Ensuite, nous nous
intéressons a la commande des réacteurs tigtadg triphasiques contis de type slurry,
I'objet de la premiére partide cette thése. Enfin, nousépentons une étude concernant
I'observation et la commande des réacteurs discontinus, objets de la deuxiéme partie de cette
these. L'objectif de cette étude bibliographigst de montrer que la recherche d’'une fonction
de Lyapunov pour I'analyse de siléb et la synthése de laie commande pour les systéemes
réactionnels n’est paévidente étant donné que I'énergiles systemes réactionnels est
conserveée selon le premier principe de la thermodynamique.
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1.Les reacteurs chimiques

Un réacteur chimique est défini comme appareil mettant en ceuvre des réactions
chimiques.

Les réacteurs chimiques peuvent étessifiés selon divers criteres :
a) Mode d’exploitation :

Ce critere n'est pas spécifique des réastechimiques mais pour tout procédé de
fabrication. En effet, une fabation peut étre continue : téacteur est continlment alimenté
en réactif, les produits en étamttraits continument. On dit@ak que le réacteur est continu
ou ouvert (« continuougactor » en anglais).

Lorsque la fabrication est discontinue, onlgale réacteur fermé ou discontinu (« batch
reactor » en anglais). Ce modépparente au traitemepar lots, d’'ou la terminologie
anglaise. Il existe des varigs du fonctionnement en distdinu lorsque par exemple un
réactif est préalablement chargé, I'autre étambdtuit en cours de réaction : on parle alors de
réacteur semi-fermé ou semi-contirufedbatch reactor » en anglais).

b) Géomeétrie :

On distingue deux grandes catégories deteéas: le réacteur agité et le réacteur
tubulaire.

Le réacteur agité (« stirrednta» en anglais) est une cuvenddaquelle un fluide est agité
a I'aide d’'un systeme mécanique constitué didore en rotation supportant un agitateur. Les
réacteurs agités sont exploigss mode continu et discontinu.

Le réacteur tubulaire («tubular reactor » amglais) est simplement constitué d’'une
canalisation, en général assemdue (jusqu’'a plusieumdizaines de metresll. est par nature
exploité en mode continu.

Nous pouvons citer d’autres critéres de cfasgtion tels que les phases en présence (on
distingue alors les réacteurs hmypénes et les réacteurs hétfmes), le mode d’activation
(réacteurs catalytiques), le mode d’expliita thermique (double enveloppe ou échangeur
thermique).
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c) lllustration des principes de mdi@tion des réacteurs chimiques :

Systeme d’agitation

Réacteur
Alimentation du réacteur
| e > | e— | =

Alimentation de
| e— >

| e— |::>_ -
la double enveloppe
Systéme
d’'évacuation

Double enveloppe

Figure 1-1. Réacteur chimique agité continu.

Une étape importante lors de la conception dciléma de contrdle de tout systeme est le
développement d’'un modele mathématiquepthcédé [Bequette-1991]. La modélisation du
comportement dynamique d’un réacteur chimiqaescste en I'établissement d’équations de
bilan d’énergie et de matiére. Ainsi I'évolutidgnamique de ces systemes est décrite par des
equations différentielles ordimas (EDO), des équations algéftifférentielles ou encore
des équations aux dérivées ples (EDP), suivant la géonnit du réacteur [Luyben- 1990].

Nous allons nous intéresser aux réactecwsatinus parfaitementgités (I'hypothése
d’agitation parfaite n’est qu’une hypothese medélisation) et aux réacteurs agités semi-
fermés qui appartiennent & la clagdes réacteurs décrits par des EDO.

Un réacteur chimique peut étre décrit par un ensembleK ) (variables d’états, le
nombre de moles des différents réactifs } , N, qui interagissent a traveld réactions

chimiquesR, } , R, etl'énergieU.

Si on considere un réacteur parfaitemagité continu (RPAC) homogéne, figure 1.1,
I'établissement de bilans de matiemnduit au systeme d’équations suivant :

N YRV F, F (1.1)

x N N, },N, :vecteur du nombre de moles des réactis “ (mole) ;

x F, Fg },F, :vecteurdes flux molais en entrée du réacteuR “ (mole/s) ;
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x F, Fg, },F« :vecteur des flux molairemn sortie du réactewR “(mole/s) ;

S

x Y :matrice des coefficients stoechiométriques, de dimension K*M ;

R R, }.,R, :vecteurdes vitesses de réactiorR “ (mole/s/n) ;

x

x V :volume du réacteurR * (m°).

L’établissement du bilan d’énergie conduit'@quation suivante, dans I'hypothése ou la
capacité calorifiqu€, est constante et ou la puissance themmique regue par le réacteur est
négligée :

T Q DT T, — ' H'R (1.2)
(AY Q,
Ou:
x T :température dans le réacteuRr (K) ;
x Te:température d’entrée du réactel® (K) ;
x ''HT ' H,..,' H, :vecteurdes enthalpies de réactioR" (J/mole) ;

x  {:masse volumique du milieu réactionneR  (kg/nt), supposé constante ;
x C, : capacite calorifiqgue massique du milieu réactiormgl (J/kg/K) ;

x D :facteur de dilution R(s?) ;

x

Q : puissance thermique recue de I'extérielr (W).
A noter queQ, puissance thermique recue de I'extériest donné pardquation suivante :
Q hST, T (1.3)

Ou:
x Tj:température de refroidissement (ou de chauffe)K) ;
x S: surface de transfert de chaleuR (m?) :
x h; : coefficient de transfert de chaleuiR (WIm%K) ;

Le modele mathématique d'unacieur peut aussi inclure tispositif de refroidissement
(double enveloppe) pour tenir compteldelynamique de sa températijeCette dynamique
peut étre décrite par le hilad’énergie relatif a la doublenveloppe donné par I'équation
suivante :

10
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hST T, q
T 1 3T T (1.4)
j ({CPJVJ VJ J j

x Tje:température de refroidissement (ou de chauffe) a 'enfRéK) ;
x @ flux volumique du fluide réfrigérana I'entrée de la double enveloppe
« R(M¥/s) ;

x {; : masse volumique du fluide réefrigérank (kg/n?) ;

x  C; : capacité calorifique masgie du fluide réfrigérant R (J/kg/K) ;

x Vj: volume de la double enveloppeR (m?).

Remarque I.1: dans le cas des réacteurs fermés les flux molairesFs sont nuls. Dans
le cas d’'un fonctionnement en mode sepritmu, seul le flux molaire de sorfig est nul.

Remarque 1.2: dans le cas des réacteurs fermés le téige0. Par conséquent, le terme
DT T, estnul

Nous nous intéressons plus en détail antadélisation des réacteuchimiques dans le
chapitre 3.

Apres avoir décrit les principes de modafisn d'un réacteurchimique homogene
parfaitement agité, nous nous intéressons paui@ aux notions de stabilité des systemes
non linéaires au sens de Lyapunov.

2.Rappels et définitions

Dans cette partie nous rappelons quelqueémme de stabilité au sens de Lyapunov pour
les systemes non linéaires. Nous nous intéresslus particulierement aux systémes
autonomes de type f x .

L’étude de stabilité au seme Lyapunov des systemes non linéaires autonomes peut se
faire par deux méthodes : la méthode indirectiéigation du linéarisé tagent) et la méthode
directe (utilisation de forions scalaires dépendantes de I'état du systeme).

11
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2.1.Méthode indirecte de Lyapunov

La méthode indirecte de Lyapunov est baséeles propriétés dlinéarisé tangent du
systéme non linéaire autour d’un état d’équiliox® 0 et peut dans certains cas apporter

une réponse au probléme de stabilité locale.
Théoréme 1.1

x Si le systeme linéarisé est exponentiellenstalble (toutes les leurs propres sont
dans le demi-plan complexe gauche) alors le point d'équilibre du systeme non-
linéaire est localement stable.

x Si le systéme linéarisé est instable (aummaine des valeurs propres est dans le
demi-plan complexe droit) alors le point d'équilibre du systéme non-linéaire est
instable.

x Sile systéme linéarisé est en limite de ifitakh(toutes les valeurs propres sont dans
le demi-plan complexe gauche et au moins une d'entre elles est sur I'axe imaginaire)
alors on ne peut rien conclurer $a stabilité du systéme non-linéaire.

La stabilité asymptotiqgue du stgme linéarisé tangent pernu conclure a la stabilité
asymptotique locale du systéme initial, sémstefois nous renseigner sur les domaines de
stabilité. La méthode directe de Lyapunov petrrde définir des domaines dans I'espace
d’état ou la convergence diajectoires vers un étdtéquilibre est garantie.

2.2.Méthode directe de Lyapunov

La stabilité au sens de Lyapunov est dresuction mathématique d'une constatation
élémentaire : si I'énergie totale d'un systé&@malissipe continument alors ce systeme tend a
atteindre un état d'équilibrea méthode directe cherche doa@tudier les waations d’'une
fonction scalaire pour conclure quant a la stabilité du systeme [Khalil-1996].

Théoreme 1.2
L'état d’équilibre x° 0 est localement asymptotiquement stable, si dans une Bgyle
autour du point d’équilibre, iexiste une fonction scalaiM(x) dont les dérivées partielles

d’ordre un sont comues, et que :

x V X estlocalement définie positive déBi;

x V X estlocalement définie négative déhs

12
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SiV x est définie semi-négative alors I'état d’équilid®e 0 est localement stable.
Théoreme 1.3

L’état d’équilibre x° 0 est globalement asymptotiquement stable, si dans uneBgule

autour du point d’équilibre, iéxiste une fonction scalain(x) dont les dérivées partielles
d’ordre un sont coiriues, et que :

x V X est globalement définie positive ddBig;
x Vx o fquand||x|]|[o f ;

x V X est globalement définie négative.

Si V x est définie globalement semi-ratiye alors I'état d’équilibre x° 0 est
globalement stable.

Aprés avoir rappelé quelgues notions stabilité au sens de Lyapunov, nous nous
intéressons par la suite a I'état de ldetla commande des réacteurs chimiques.

3.Commande des réacteurs chimiques continus

Le réacteur parfaitement agiténtinu (RPAC) que nous utilisonsins ce travail appartient
a une classe de réacteurs idéaux ouclmsditions hydrodynamiques et physiques sont
supposées idéalisées et bien déterminées.tyBe de réacteur permet d’approcher le
fonctionnement des réacteurs industriels etstitue la base des modeles utilisés pour les
décrire. C’est pour ces raisons que la communacientifique s’est la@icoup intéressée a la
commande de ce type de réacteur.

Nous nous intéressons dans cette sectittd @@mmande des réacteurs continus. Nous
présentons d’'abord une syngkeédes études de commardks RPAC, puis des réacteurs
catalytigues triphasiques continldous présentons ensuite une étoumtrant le lien entre la
thermodynamique et la synthese de loi damm@ande des réacteurs chimiques continus.

3.1.Commande classique des RPAC

Une des caractéristiques des réacteurs chimiquepose un probleme pour leur contrble
est la non-linéarité inhérentde leurs modeles. En dépie cette non-linéaé, de tels
procédés ont souvent été contrélés avec des watdds sur l'analyse des systemes linéaires.
L'approche commune est de négtides effets des non linéaritpar une linéarisation autour
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d’'un point de fonctionnement, puis d'appliguarthéorie linéaire pour la conception des
contréleurs linéairefJppal-1976 ; Aris-1958].

Une des principales raisons de l'utilisationcdée technique est I'existence d'une solution
analytique, ce qui signifie quanalyse de stabilité par leséthodes de Lyapunov peut étre
réalisée presque immédiatemede; plus les exigences de adlpour les systémes linéaires
sont généralement tres faibles pgpport aux systémes non linéaires.

Le régulateur Proportionnel Intégral Déri(leID) a été largement utilisé durant plusieurs
décades et ce depuis 1930 quand il été comaiseeipour la premiere fois [Bennett-2001].
L’algorithme du PID est le suivant :

t
ut) K, 3 Lanm WT, d A ,
© Tio dt 2 (1.5)
ity y.t yt

Avec :

x Y. consigne

x Y :sortie du systéme

x U:entrée

x Kp, Ti et Ty: parametres de réglage représentant respectivement le gain
proportionnel, la constante demps d’intégration et la@onstante de temps de
dérivation

Généralement, les RPAC fonctionnent a pratdnou a des points d'équilibre instables qui
correspondent a un rendement optimal ou une productivité optimale du réacteur [Viel-1997 ;
Luyben-1990]. Une grande majorité des contrtdedans l'industriechimique sont des
régulateurs classiques Pl. Généngent, un contrble utilisant urégulateur Pl est basé sur
I'utilisation d’'un modele linéasé tangent autour d’'un étdtéquilibre. Aris et Amundson
[Aris-1958] ont étudié la stabilité locale autaliun état stationnairenstable et ont proposé
un contrdleur Pl pour le caidle d’'un RPAC double envghpé siege d’'une réaction unique.
Cependant une question importante se posdascapacité des régulateurs Pl a donner des
résultats de stabilisation globale.

Alvarez-Ramirez et ses collaborateurs ont étaradtésultat de stdlé locale a un résultat

de stabilité globale des systésnon linéaires utilisant desertrdleurs Pl [Alvarez-Ramirez-
1999 ; Alvarez-Ramirez-2000Alvarez-Ramirez-2001].
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Difféerentes techniques deommande non linéaires classiques ont été appliquées aux
RPAC, parmi lesquelles nous pouvons citeppieoche par géométrie différentielle.

Un grand apport de la théorie de la comd&non linéaire a été obtenu par Herman et
Krener [Herman-1977 ; Hunt-1983}t Isidori [Isidori-1989], qubnt proposé des techniques
issues de la géométrie différentielle. Leurs dtavont permis de généraliser des concepts et
des outils de la théorie linéaire pour une classe de systemes non linéaires. Un exposé des
méthodes géométriques pour le contrlepiesédés est proposé dans [Kravaris-1890

Il existe différents moyens pour la conceptid’'une transformation paetour d’état pour
le contréle des procédeés :

x linéarisation des équations d’états du &yst non linéaire (également connue sous
le nom de « State equatiomdiarization » en anglai®n rendant le systéeme en
boucle fermé linéaire [Hunt-1983]. L'idée rtgiste a établir un changement de
coordonnées de telle sorte que la relatidinecles états et I'drée du systeme soit
linéaire. Un contrdle par placementpufides est généralement utilisé [Hoo-1985];

x linéarisation Entrées/Sorties (E/S) (également connue sous le nom de
« Input/Output linearization » ou sousriem de « Global Linearization Control »
en anglais) en rendant le systéme en bofgrl@é au sens Entrées/Sorties linéaire
[Kravaris-1987]. L’idée consiste a établin changement de coordonnées de telle
sorte que la relation entre la sotitd’entrée du systeme soit linéaire.

x linéarisation partielle (également connweis le nom de « Partial or approximate
Linearization » en anglais) en trouvamte transformation qui linéarise le systeme
non linéaire en un systeme linéaiferdre 2 ou plus [Krener-1984].

Alvarez-Gallegos [Alveez-Gallegos-1988] a utilisé une éarisation des équations d’'état
dans le cas d'un RPAC siege d'une réactom fermentation, pour le contréle de la
concentration de la biomasse en utilisantcéamcentration du substrat en entrée comme
variable a manipuler. Etant donnée que la camatan du substrat n’est pas mesurable en
ligne, un estimateur a été utilisé.

Henson et Seborg [Henson-1990] eyhithétisé plusieurs controleypour le contréle de la
productivité dans un RPAC siége d'une réactienfermentation en manilant la vitesse de
dilution et la concentration en entrée dubstrat dans le cadre d'un contrdle mono
entrée/mono sortie. En comparant les conin@lemis en place, ils ont constaté que la
linéarisation des états du systeme peut étre utsis@econcentration en entrée du substrat est
manipulée. Cependant un comparent oscillatoire est observiés ont aussi onstaté que la
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vitesse de dilution ne peut patre utilisée dans le casude linéarisation des états du
systeme.

Alvarez et ses collmrateurs [Alvarez-1990pnt utilisé une linéasation E/S pour un
contréle multi-entrées/multi-sorties d’'un RPA2ge d’'une réaction de polymérisation. En
effet, la température déacteur et la conversion daonomere (le méthacrylatie méthyle)
étaient contrdlées en utilisant le deébit dietieur et le débit de refroidissement comme
variables manipulées.

Wu [Wu-2000] a utilisé unéinéarisation E/S pour le caidle d'un RPAC non isotherme
ayant un comportement chaotique, siége d’une série de réaétiesis B <o C, ol la
premiere réaction est exothegue et la deuxieme endothegue. La température du fluide

caloporteur a été utilisée commeriable a manipuler. Illa conclu qu’une stabilité
asymptotique peut étre obtenue en borteatempérature du fluide caloporteur.

Jana et ses collaborateurs [Jana-2005)gnthétisé un contrbleur pour le contrdle d’un
RPAC adiabatique en utilisant une linéarisatE/S. Les performances du contréleur mis en
place couplées avec un observateur ontcér@parées avec celle d'un régulateur Pl. De
meilleures performances ont été obtenues deeschéma de contrble (contréleur et
observateur couplés).

Doyle et Morari [Doyle-1988] onsynthétisé des contrdleues utilisant la linéarisation
des états, la linéarisation E/S, la linéarisatioriiglée et un contrdle fiéaire (régulateur PI).
L’effet des perturbations non meables et les erreurs deodgélisation sur les performances
et la stabilité d’'un RPAC opént a un état stationnaimestable ont été étudiés.

La commande par modéle générique (GM@}téaaussi appliquée aux RPAC. Jana [Jana-
2007] a utilisé la commande GMC danscs d’'un CSTR siége d’'une réactiod:»b B,
et opérant a un point stationre instable. Le contréleua été couplé avec un estimateur
adaptatif permettant d’estimda concentration du réactifh en utilisant la mesure de
température du milieu réactionnel.

Durant les derniéres décadies commande prédictive a éldrgement utilisée pour le
contréle des procédés. Les travaux deljRiet-1978, 1976] et [Gler-1979, 1980], issus de
la recherche indusélle, constituent les puldiations fondatrices de tommande prédictive.
Toute commande en boucle fermée est détgrenavec une complexité variable a partir
d'une consigne ou d'un objectif prédéfini et dariables d'état mesurées ou estimées. La
commande prédictive differe dans le sensawéc une certaine connaissance du modele, elle
envisage le comportement du procédé dafngie en fonction des obgtifs a atteindre.
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La stratégie de mise en ceende la commande préedictive s@ule autour de quatre points
clefs [Boucher-2006], figure 1.2 :

x un critere d'optimisation traduisantbjectif de fonctionament souhaité du
procedeé et éventuellement leffélientes phases pour y parvenir ;

x des caractéristiques de fonctionnement Iss actionneurs eles sorties qui
engendrent des contraintes ;

x un modele mathématique de prédiction du procédé a commander ;

x une méthode de résolution gobleme d'optimisation (satur), qui a partir de
I'écart entre le comportement constatééiré va trouver la commande future a
appliguer pour attedre l'objectif établi.

La résolution du probleme d'optimisation catugt la pierre angulee de la commande
prédictive. Cependant, il s'appusarr le principe de base d= type de commande : la
prédiction. Le régulateur élabore un profd commande sur un horizon futur fini, en
s'efforcant de faire coincider le comportemerrédit a partir du modelest le comportement
souhaité.

Figure 1.2. Structure d’'un régulateur prédictif.

Richalet et ses collaboratsyRichalet-1978] ont développun algorithme d'identification
et de commande (IDCOM). Cette approchisetla réponse impulsionnelle expérimentale du
systéme en guise de modele. Le calculll&eommande basé sur un algorithme itératif
heuristique est considéré comieeprobleme dual de l'identifation. A la méme époque, les
ingénieurs de la compagnie pétroliere Shelld#veloppé leur propreommande prédictive :
Dynamic Matrix Control (DMC)L'objectif du contrdleur DMC, @artir d'un modéle linéaire
issu de la réponse indicielle,tede conduire la sortie du quédé au plus proche de la
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référence [Cutler-1980]. Ces démarches utiisan modele de comportement, mais ne
tiennent pas encore compte des contraintes.

Cette premiére génération de commande prédictieu un énorme impact sur la commande
des procédés industriels et ampes de définir le paradigme d& commande prédictive a base
de modéle.

Afin de satisfaire les exigenceke régulation, mais avant tode production, il s'avére
indispensable de définir des contraintes Bs commandes, les sorties du procédé et
éventuellement sur des grandeurs internesymiéme. Garcia et Morshedi [Garcia-1986]
donnent une description détadléle I'algorithme de la Quadratic Dynamic Matrix Control
(QDMC). Cette formulation sous forme de peabke quadratique implémente directement les
contraintes d'entrée et de sortie et apparaiino® la seconde génération de cette variété de
commande.

Le lecteur peut se reporter a [Qin-2003] pourrsula généalogie des algorithmes et pour
obtenir de plus amples préass sur les évolutions techogiques et industrielles de la
commande prédictive.

La commande prédictive a été largement @gipour le contréldes RPAC [Patwardhan
1990; Pinheiro-1999 ;Kittisupakorn-2000 ; Nagrath-2002 ; Thornhill-2003 ; Pannocchia-
2004].

Pinheiro et Kershenbaum [Pinheiro-1999] artilisé la commande prédictive pour le
contrble de la température d’'un RPAC sialjene réaction irréversible exothermique de
premier ordre et opérant a un point statiormanstable, en manipamt la température du
fluide caloporteur. Le contl@ur a permis aussi de rejetdes perturbations sous forme
d’échelon sur le débit d’entrée du réactif.

Kittisupakorn et Hussain [Kittisupakorn-2000]tartilisé la commande prédictive couplée
avec un filtre de Kalman étendu pour le contrdle de la concentration dans un RPAC double

enveloppé siége d’une réactioméversible de premier ordr@,»b B, en manipulant la
température du fluide caloporteute schéma de contrble présenté est robuste face aux
incertitudes de modélisation (errede 20% sur le coefficient d’échange de chaleur et sur la
constante de vitesse de réaction) et en préesincentraintes sur la température du réacteur.

La commande adaptative a été aussi utilisée lpocommande des RPAC. Queinnec et ses
collaborateurs ont appliqué différentes hugtes adaptatives pour le contrdle d'un RPAC
siege d'une réaction de fermentation [RA®84, 1996]. Dans [Rou%994] un schéma de
contrble adaptatif non linéaire arips discret a été utiispour le contrdléle la concentration
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du substrat (glucose) en manipulant la vitesséilddon dans l'affluentLes performances du
schéma de contréle ont été carges a celle d’'un régulateur PI.

L’approche hamiltonienne a étéilisée pour le contrdle des RE en utilisant la méthode
IDA-PBC (« Interconnexion and Dging Assignment-Passivity Bad Control » en anglais)
[Ramirez-2009]. La méthode IDA-BPC a été auluite par Ortega et ses collaborateurs
[Ortega-2002] comme une nhé@ide de contrble des systemes physiques décrits par des
modeles hamiltoniens a port. Ramirez et sdalmorateurs ont utils la méthode IDA-PBC
pour le contréle en mono entrée/mono satti;m RPAC a non minimum de phase, siege de
réactions en série et en paralléldseso B « % C;A <o D (réaction de type Van der

Vusse). La conceration du réactifB et la température du réear étaient controlées en
manipulant la vitesse de dilution et l&ngie par unité de volume fournie a&acteur.

La commande par mode glissant (« Sliding medan anglais) a été appliquée au contréle
des RPAC [Chen-2005 ; Camacho-2000 ; Colaotd®i95]. La synthese de commande par
cette méthode passe par deux étapes: d'abord le choix d’'une surface stable (surface de
commutation), fixant la dynamique de glissemet ensuite la eweption d’'une loi de
commande qui forcent les états du systéemes Ja surface choisie en un temps fini
[Bandyopadhyay-2009 ; Smaoui-2004].

Colantonio et ses collaborateyf3olantonio-1995] ont combinia linéarisation E/S et la
commande par mode glissant pour contréleetapérature d'un RPAGiege d’'une réaction
exothermique irréversible de premier ordrepeésence de pertutiians non mesurables sur
la température d’alimentation et la concentration d’alimentation.

Durant ces dernieres annéphusieurs études onété consacrées a la recherche de
procédures récursives pour la mise au pdmtlois de commande, comme la technique du
« backstepping ». Cette derniere, représtmte des techniques de commande avancées qui
a suscité l'intérét de beaucodp chercheurs durant ces deras années [Smaoui-2006]. Le
« backstepping » est une technique qui se basentiellement sur ['lisation des fonctions
de Lyapunov. En effet, la recherche de famtsi de Lyapunov joue un réle important dans la
stabilisation des systemes non linéaires. Edprésente un outil deyrsthese de lois de
commande puisque la recherche d’'une loi deronande stabilisante peut étre réduite a la
recherche d’une fonction de Lyapunov. Leckstepping représentdonc une méthode qui
permet de concevoir de puissants outilsa@rdle des systémes non linéaires [Khalil-1996].

Pour le contréle des RPAC, cette techniguété appliguée dans le cadre de méthodes
adaptatives et non adaptasvelans [Dochain-2003 ; SaleB®09 ; Zhang-2005, 2001 ;
Gopaluni- 2003].
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Salehi et Shahrokhi [SaleBR09 ont appliqué une méthodeaatative pour leontrble de
la température d’'un RPAC siege d’une réactroéversible et opérara un point d’équilibre
instable. En effet, un schéma de controle estld@pé utilisant la tectique de backstepping,
couplée avec un estimateur par réseaux deonesrutilisant la mesume température pour
I'estimation de la concentration et d’autres pagtres utilisés dans la loi de commande.

Zhang et Guay [Zhang-2005] ont appliqué nm&thode adaptative pour la commande de la
concentration dans un RPAC suivant une trajeetdonnée en manipulant le débit de la
double enveloppe qui agdur le coefficient d’échange avée réacteur. Laechnique de
backstepping est combinée dans ce cas @&k un estimateur paéseaux de neurones
estimant une fonction inconnudlisée dans la loi de commande mise en place.

Dochain et Perrier [Dochain-2008ht appliqué la techniqude backstepping pour des
méthodes adaptatives et des méthodes non-aigaptpour la conception de deux contrbleurs
non linéaires pour le contrble de la cortcation de la biomasse dans un RPAC en
manipulant la concentration dubstrat dans I'affluent.

A noter que les fonctions de Lyapunov choidiless ces exemples sont basées sur des
considérations purement mathatiques et non physiques.

Les méthodes directes de Ipygov ont été utilisées pour la stedation de la température
d'un RPAC double enveppé siege d'une réaction dgpé Van der Vusse en présence
d’incertitudes sur les parameétres cinétiguesieetcontraintes sur $evariables manipulées
[Antonelli-2003]. Plusieurs variables manipuléa® été proposeées : I'énergie fournie a la
double enveloppe ; I'énergie faue a la double enveppe et la température d’alimentation
du réacteur ; I'énergie fournie a la double doppe et le taux de dilution en entrée du
réacteur. A noter que la faien de Lyapunov considérée se compose de deux termes : un
premier terme basé sur des considérations ghgsiet lié a I'énergidu procédé (écarts par
rapport a I'état stationnaire sié2 des contributions énerggies du réacteur et de la double
enveloppe). Le deuxiéeme terme se basedas considérations purement mathématiques :
existence d'une fonction définie positive, igdépend des écarts par rapport a ['état
stationnaire des concentiais, et dont la dérivéemporelle est négative.

Nous allons nous intéresser par la suite &at’ de I'art concernant la commande de
réacteurs plus complexes : les réacteurs ytajaks triphasiques. En effet, ce type de
réacteurs présente de fortes fingarités dues aux traferts de matiéreag-liquide et liquide
solide, aux transferts de chaleur, ainsi qu’aifetique de réaction, apii rend son contréle
difficile.
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De tels procédés réalisent des réactions texep avec des contré@s sur la stabilité
thermique et/ou la sélectivité, par exemples réactions d'hydrogétion. Nous allons
expliquer plus en détails ces différents phénargrhysiques dans le chapitre 3 qui portera
sur la modélisation de ce type de réacteur.

3.2.Commande des réacteursatalytiques triphasiques

Nous allons nous intéresserndacette section a la comnuEndes réacteurs catalytiques
triphasiques continus. La littérature concernardommande de ce tygke réacteur n’est pas
tres riche a notre connaissancanétdonné le caracténn linéaire de ce/pe de réacteur. En
effet une seule équipe de recherche brésibedirigée par Rubens Maciel Filho s’est
intéressée au contrble de ce type de réacteur.

Les réacteurs catalytiques trigigues peuvent étre utilisdans différents cas, notamment
pour des hydrogénations ou oxydas. lls consistent en unstgme fortement non linéaire,
multi-variable et siége de réactions exothermiques dans un milieu multiphH3ejlieledo-
2001].

Rezende et ses collaborateurs [Rezende-2606dEvalué une appche a deux couches
pour le contrble d'un réaate catalytique triphasiquendustriel siege d'une réaction
d’hydrogénation catalytique de I'o-crésol. Uoeuche d’optimisation calcule une consigne
pour la couche de contrdle. Le controleupiémenté est un contréleur prédictif DMC. Le
probléme d’optimisation est résolu en utilisant les algorithmes de Programmation Quadratique
Séquentielle (PQS) et utilise un modele simplifié réacteur obtenu par analyse factorielle.
Le contrble de la température du milieu réacterat de la conversion de 'o-crésol (fonction
de la concentration de l'o-crésol en phase tlguet en régime stationnaire) est établi en
manipulant la température du réaen entrée. Rezende etsseollaborateurs [Rezende-2006]
ont utilisé le méme schéma de contrdle neaisitilisant les algorithmes génétiques (AG) dans
la phase d’optimisation.

Melo et ses collaborateurs [Melo-2005] otitise un schéma de contrdle a deux couches
utilisant un contréleur prédictif non linéaire QMpour le contréle d’un réacteur catalytique
triphasique siege d’une réaction d’hydrogénatiotiaderésol. L'idée principale est de définir
I'ensemble des consignes et des variables apukmidans la couche d’optimisation et de les
utiliser par la suite dans la couche contrdle. La couche optimisation est basée sur I'utilisation
des algorithmes de Levenberg—aardt et PQS et utilise un modele déterministe basé sur
une modélisation classique (bilans de matierdikins d’énergie) duéacteur en régime
stationnaire [De Toledo-2001]. Leomtréle de la conversion deofcrésol a été effectué en
manipulant la température du fluide caloporteuertrée en présence de perturbations sur les
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concentrations d’alimentation en hydrogene eet o-crésol et aussi sur la température
d’alimentation de I'o-crésol.

Melo et ses collaborateurs [Me&®08] ont évalué différentesratégies de contrble de la
température et de la conversion d'un réactatalytique triphasiqusiege d’'une réaction
d’hydrogénation de I'o-crésol :ratégie par retour d’état, panticipation et une combinaison
des deux. La stratégie par retalgtat se base sliatilisation du contréeur prédictif QDMC.

La phase d’anticipation est calculée dans le but de minimiser I'erreur quadratique entre la
température du réacteur en sortie et la comsigour cette variable et utilise un modéle
statistique simplifié obtenu panalyse factorielle. Les résulaobtenus ont montré que la
configuration utilisant la comba@ison des deux stratégies préeethe meilleurs résultats que
pour chaque stratégie séparéeohs constaté dans tadre de l'utilisatia de la combinaison

des deux stratégies, que le choix de la teatpés du fluide caloporteur en entrée n’est pas
judicieux d’'un point de vue éconanuie et que la températureatimentation de I'o-crésol en
entrée serait un meilleur choix et ce en présate perturbations a I'entrée du réacteur.

Melo et ses collaborateurs [Melo-2009] oénalué plusieurs méthodes (algorithmes)
d’optimisation (Levenberg—Marquardt, PQS AG) dans le cadre du contréle en deux
couches d’un réacteur catalytique triphasiqiege d’'une réaction d’hydrogénation de I'o-
crésol afin de maintenir ou de maximiser la cosim de I'o-crésol a la sortie du réacteur. La
couche contréle est basée sur le contrélenédictif QDMC. Les résultats de simulation
obtenus montrent que le schéma de contréilisant chacune des méthodes d’optimisation a
permis de contrdler la conversion malgrétésence de perturbatioas entrée du réacteur.
Cependant ils ont constaté geetemps de simulation en utilisant les algorithmes génétiques
ne permet pas une application en ligne.

En analysant les différentes stratégies aaréle concernant les RPAC et les réacteurs
catalytiques triphasiques, nous pouvons taies qu'elles font appel a des outils
mathématiques et de contrble et neenment pas en considération les aspects
thermodynamiques et physiques du réacteur. Notectibflans cette thése est de regarder le
probleme de contrdle des réacteurs chimiques sowsitre angle en synthétisant des lois de
commande basées sur la thermodynamique irréversible.

3.3.Commande des réacteurs chimiques basée sur Ila
thermodynamique

Le lien entre la thermodynamique et I'étudies procédés a commencé avec Warden et ses
collaborateurs [Warden-1964] dans le cas dealyse de stabilité par la méthode directe de
Lyapunov d’'un RPAC siege d’unéaction irréversible de premier ordre et en présence de
perturbations importantesf cas de réactions dti"2ordre et de réactions non-isothermes du
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premier ordre sont traitésj avec Dammet et Tells [DammE974] pour un RPAC présentant
des états stationnaires stables et instables loin de I'équilibre thermodynamique.

Georgakis [Georgakis-1986] a donné une rpr&tation physiqgue aux modes lents et
rapides de différents réacteurs chimiques enidérant leurs modeles linéarisés. Il a noté que
pour les réacteurs chimiques, linterprétatiphysique d’'un mode instable est due a la
déviation de la vitesse de réactide son état stationnaireallaussi proposé une structure de
contrdle qui utilise les varidds thermodynamiques extensives pleucontrole de la vitesse
de réaction dans un RPAC non adiabatique.a€la et Dochain [Favache-2009] ont présenté
une extension des travaux de Georgakis pamalyse de stabilité des RPAC basée sur la
méthode indirecte de Lyapunolls ont aussi proposé différees fonctions de Lyapunov
candidates en relation avec la thermodynamiquieasée essentiellemestr I'entropie, la
production d’entropie et I'énergie interne.

B.E. Ydstie et ses collaborateurs ont combla thermodynamique, la passivité et la
théorie de Lyapunov [Alonzo-1996 ; Alom2001; Alonzo-2002; Farschman-1998 ;
Hangos-1999 ; Ruzkowski-2005 ; Ydstie-2002] entterd en évidence le caractéere passif
d'un systeme a partir de bilans sur des alidds extensives non négatives : les variables
d’inventaires. Les bilans sur ces variablemportent un terme source qui peut étre positif
pour I'entropie puisqu’il corrggond a la production réversible d’entrom, et nul pour les
quantités conservativéslle que I'énergie.

Récemment B.E. Ydstie et ses collaborateumsdéveloppé des trawa sur I'entropie et
I'existence d’'une fonction d’accumulation non négative appédéetion de disponibilité
thermodynamiquepour la synthése de lois de conmda pour des réacteurs en dimension
finie [Ruszkowski-2005] et en dimension m& [Alonso-2001]. Cettdonction représente
d’'un point de vue géométrique distance entre la fonction d’enpie et son plan tangent en
un état de référence donné. Cette foncti@téautilisée aussi darisloang-2008, 2009] pour
la synthése de loi de commande stabilisalaties le cas d'un RPAC double enveloppé sieége
d’une réaction de premier ordréd «b B, opérant & un état Stmtnaire instable et
récemment dans nos contributions dans le dtasontréle d’'un réacteur plus complexe :
réacteur catalytique triphasique de typerslsiege d’'une réaction d’hydrogénation de I'o-
crésol en présence de perturbasi & I'entrée du réacteur [Bahrour?$2010].

Nos différents travaux publiés sont exposa# #u long de ce manuscrit. Ces travaux
représentent notre premiere contribution deette these et présentaune nouvelle approche
basée sur la thermodynamiques dgystemes irréversibles ettilisation de la fonction de
disponibilité comme fonctiomle Lyapunov pour la syntheske loi de commande pour les
réacteurs catalytiquesghasiques continus.
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Nous allons nous intéresser par la suiteune autre problématique de commande :
commande des réacteurs discontinus. En effajs un procédé discontinu, depuis le
démarrage jusqu'a l'arrét de I'appareil, touts phases de fonctiorment se déroulent en
régime transitoire. Par conséquent, le gietd’'un réacteur discontinu est beaucoup plus
complexe que le contréle d’'un réacteur domctionne en continu [Corriou-2003]. Notre
deuxiéme contribution dans cette thésertgpodonc sur la commande par approche
thermodynamique des réacteurs discontinégesd’une réaction cadygique triphasique.

4.Commande des réacteurs chimiques discontinus

Les réacteurs fermés ou semi fermés sodfuemment utilisés pour la fabrication de
produits a forte valeur ajoutée dans l'indespharmaceutique et en particulier pour les
réactions exothermiques. En effet, I'utilisatidnine grande quantité dmlvant et la présence
d’un dispositif de refroidissement permet diéuer I'énergie libérée par la réaction. Ainsi,
leurs flexibilités et les conditions opératoimsiilaires a celles d’'un réacteur a I'échelle d’'un

laboratoire, rendent leutilisation intéressante.

D’un point de vue mathématique, un réactéiscontinu supposé parfaitement agité est un
systeme non linéaire décrit par des équatiansderivées ordinaire€EDO). Les réacteurs
discontinus (en mode-fermé ou semi-fermé) dififérdes réacteurs comtis par le fait qu’il
n'y a pas de régime stationmaidurant les phases de ftnonement, par conséquent il
n'existe pas de consigne cterste ou de point stationnairetaur duquel on p# réguler les
variables d’état du sy&sne [Srinivasan-2003].

Le principal objectif dans leadre des opératiomsscontinues n'est dorgas de maintenir
le systéme a une consigne optimale constandés plutdt d'optimiser une fonction codt qui

exprime les performances du systeme.

Une approche intéressante consiste a recbelels profils optimaux, dans le temps ou
dans 'espace, des variables de command@altteur qui optimisent un critere donné (temps,
sélectivité, consommation d’émge...) sous des contraintes spécifiees (sécurité, limitations
physiques...). Cette recherche des profils optir peut s’effectuer aussi bien en boucle
ouverte (optimisation dynamique) qu’'en boudErmée (commande optimale) [Corriou-
2003].

Nous allons nous intéresser daeste section a I'ét de I'art concernd la commande des
réacteurs discontinus.
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4.1.Technigues de commande deréacteurs discontinus

Les objectifs de contrbéle pour les réacteussatinus sont généralement divisés en deux
catégories : I'optimisation du rendement etctmntrdle de la qualité du produit [Kravaris-
1989]. Pour satisfaire les objectifs dentréle, une stratégie dertrble est établie en forgant
les sorties du systeme a suivre au mieusctogectoires de référence (ou optimales).

Les réacteurs discontinus ont été traditionnellement contrdlés en utilisant les régulateurs

PID. Jutan et Uppa [Jutan-1984] ont utiliséragulateur PID avec desnametres de réglage

fixes pour le contrble de la températufen réacteur fermé double enveloppé siege d’'une
réaction exothermique. Plusieurs méthodes e@&es pour le réglage des parametres des PID
ont été utilisées. lwasa etsseollaborateurs [lwasa-1990nt utilisé un régulateur PID
autorégulé en utilisanles réseaux de neurones pour tntodle de la température d’un
réacteur fermé de polymérisation. Altintenses collaborateurs [Altinten-2008] ont optimisé

les paramétres de réglages d’'un PID en utiliksmnalgorithmes génétiques pour le contrdle de

la température (poursuite d'une températurtintgde) d’'un réacteur fermé de polymérisation.

Différentes techniqgues deommande non linéaires classiques ont été appliquées aux
réacteurs discontinus. Bhat ses collaborateurs [BRa®91] ont utilisé une linéarisation E/S
globale (GLC) pour obtenir un modéle linéairealdplé d’un réacteur semi-fermé siege d’'une

réaction exothermique A B «b C D. Un contrdle par modéle interne a été ensuite
appligué pour la commande en MIMO déacteur. La concentration du réadsiifet la
température du réacteur sont contrélées en mamiplé débit de refroidissement et le débit
de réactif a I'entrée du réacteurobjectif de contréle visé est derminer la réaction le plus
rapidement possible sans pour autant dépassetempérature du milieu réactionnel fixee.

Chang et Hseih [Chang-1995] ont proposé wwoite des travaux de Bhat et ses
collaborateurs [Bhat991]. lls ont synthétisé un conledr non linéaire erutilisant une
linéarisation E/S globale [Kravaris-1987@uplée avec une phase d’optimisation dynamique.
Le probléeme d’optimisation proposé est constitué d’une fonction col(t (durée minimum pour
une conversion de 99%) sujetdedes contraintes sur lesriadles manipulées (débit de
refroidissement et débit de réha I'entrée du réacteur) et sai sur la température et le
volume du réacteur. Le probleme est régalules techniques de programmation dynamique.

Soroush et Kravaris [Soromnd992] ont synthétisé un conle@r non linéaire pour le
contrble de la température d’'un réacteumpdiymérisation en utilisant une linéarisation E/S
globale. Le contréleur mis en place permet derswne trajectoire optimale de référence pré-
calculée. Le contrOle de la température réstlisé en manipulant lpuissance de chauffe
électrique et le débit de fluide refroidissement. Un observateur est utilisé pour I'estimation
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de la concentration de linitiateur et duonomere. Les performances du contrdleur sont
comparées a celle d’'un régulateur PID.

La commande par modele générique (GM& aussi été appliguée aux réacteurs
discontinus. Aziz et ses collaborateurs [A2300] ont utilisé un contréle par GMC d’un

réacteur semi fermé siége deux réactions en paralléleA B efo C;A C +%o D,

dans le cas d'une poursuite de trajectoiréinogde de température calculée hors ligne par
optimisation. Le probleme d’optimisation dyn@mé a été résolu p#&s techniques PNL en
utilisant les algorithme®QS et avait pour objectif de déterminer le profil de température
optimale permettant de maxisair la conversion du réac@f avec un temps de réaction fixe.
Le contrbleur mis en place a été couplé awecestimateur se basant sur les réseaux de
neurones pour I'estimation de I'émgie libérée par la réaction.

Arpornwichanop et ses collaboears [Arpornwichanop-2005] onappliqué la commande
GMC a un réacteur semi fermé siege de la médaetion que dans le cas de Aziz et ses
collaborateurs [Aziz-2000]. Dans ce cas, la térafure est calculée en ligne par optimisation
dynamique. Le probleme d’optimisation est résatuutilisant les méthodes PNL. Le schéma
de contréle proposé est composé d'un contréleur GMC couplé avec un filtre de Kalman
étendu permettant d’estimer lémie libérée par la réaction @ilisant un modéle simplifié
du réacteur. Il est aussi composé d'unesphd’optimisation dynamique qui permet de
déterminer en ligne une consigne de tempéeabptimale et est couplé avec un filtre de
Kalman étendu permettant d’estimer les aanirations des diffénés réactifs au pas
d’échantillonnage k entilisant les mesures dmncentrations au pas d’échantillonnage k-1.

La commande prédictive non linéaire est deeedurant ces dernieres années l'une des
techniques de commandes les plus utiliséms pe controle des procédés. Cependant le
nombre d’applications de lawwnande prédictive aux réacteurs discontinus est plus faible par
rapport au cas des réacteurs continus [Qin-2@&Jnombre peut s’ekiguer principalement
par les caractéristiques spéciales des réactiscentinus qui rendent leur contréle trés
intéressant [Bonvin-2006].

Plusieurs schémas de commande prédictiteétd appliqués aux réacteurs discontinus.
Peterson et ses collaborate{lPeterson-1992] ont utilisé leommande prédictive basée sur
les DMC non linéaires pour le contrble da température d'un réacteur fermé de
polymérisation.

Ozkan et ses collaborateurs [Ozkan-1998]éntié expérimentalement et théoriquement
des algorithmes de commande prédictive géenémali&PC) pour le conti®de la température
d’'un réacteur fermé double enveloppé de p@ysation du styrend.a loi de commande
GPC est élaborée a partir de la minimisatiomndcritére quadratiqueoastruit sur I'erreur
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entre la sortie et le signal de référencéaetommande pondérée et easée sur le modele
ARIMAX : Auto Regressive Integrated Movingverage with eXogeneous input [Clarke-
1987]. Les performances du contréleur misptate sont comparées a celle d’'un régulateur
PID classique. Les résultats obtenus onnimo que la commandprédictive a donné de
meilleurs résultats.

La commande prédictive fotionnelle introduite par Richalet et ses collaborateurs
[Richalet-2004] a été utilispar Bouhenchir et ses collabteurs [Bouhenchir-2006] pour le
contréle de la température d’'un réacteunistermé double enveloppé siége d’'une réaction
exothermique, neutralisation acide-base eertacide hydrochloriqueet I'hydroxyde de
sodium, en manipulant la tedgature du fluide caloporteur.

D’autres techniques de commande ont étgligqpées aux réacteurs discontinus. Nous
pouvons citer la commande par mode glissant [Mihoub-2009] dans le cadre du contrdle de la
température dans un réacteur semi-fermé gsibgee réaction d’estdication, la commande
adaptative [Queinnec-1992] dans le cadre déscteur semi ferméégie d’'une réaction de
fermentation et la commande par I'approtlyapunov (méthode indirecte) dans le cadre du
contréle du pH dans un réagtesemi fermé [Barraud-2009].

A notre connaissance, il n’existe pas de travdans la littératureancernant la commande
des réacteurs catalytiques triphasiques en nd@®ntinu. Les rares travaux existant sur la
commande des réacteurs catalytiques triphasiqoesernent le modeontinu et non pas le
mode discontinu. En effet, le re&tere trées non linéaire de ggé¢ de réacteur (transfert de
matiere entre différentes phases, vitesseréhetion,...), en plus de la complexité de
commande en mode discontinu, rendent le cntiés réacteurs catéilyues triphasiques en
mode discontinu tres difficile.

En analysant les différentes stratégies detréle concernant legacteurs discontinus,
nous pouvons constater encore twie qu’elles font appel a deoutils mathématiques et de
contrble et ne prennent pas considération les aspetitermodynamiques et physiques du
réacteur. Notre deuxiéme contribution danstecéhése est de synthétiser des lois de
commande pour les réacteurs catglyes triphasiques discontinss basant sur une approche
physique et thermodynamique.

Le contrdle des réacteurs chimiques néceslgteonnaitre a chaquestant la valeur des
états du systeme. Une partie de ces états esirédeeen ligne a I'aide de capteurs matériels.
Pour le reste des variables, et dans la medurgossible, il est néssaire de construire un
capteur logiciel pour estimer ces grandeurse des solutions qui peutre utilisée pour
remédier a ce probléme est I'utilisation des observateurs.
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5. Estimation des vitesses de réactions

Un observateur est un systeme dynamiquetitaésd’une copie du modeéle et d’'un terme
de correction permettant de faire converger I'esionavers |'état réel dgystéme, figure 1.3.

U (entrées) y (sorties)
Systéme

A 4
v

X (états)

v Yy

X (états estimés)
Observateur———*

Figure 1.3. Schéma de principe d’'un observateur.

Dans le cas d’'un systeme linéaire, I'étude’deservabilité est indépendante des entrées
appliquées au systeme. Luenberger [Luegdrel971] et Kalman et Bucy [Kalman-1961]
sont des pionniers dans le domaine de fat®se d’observateurs poce type de systemes.
Une extension du filtre de Kalman peut étridisgte dans le cas d’'un systéme non linéaire.
Elle nécessite des linéarigats successives autour des p®ide fonctionnement, ce qui
raméne a travailler sur une approximation dstésye original. Les domaines d'utilisation du
filtre de Kalman sont trés variés, une des ajailbns de ce filtre peut étre I'estimation de
différents parameétres inconnus en réalisensystéeme d’équations augmenté [Ljung-1979].

Le contréle des réacteurs chgues d’'une facgon fiable et rable est une question clé lors
de la mise en place de schémas de commarugefbis, il semble que dans de nombreuses
applications, nous disposons seulement demkesure en ligne de quelques éléments
importants participant a la construction delda de commande (températures, débits,...),
tandis que les valeurs des concentrationgélestifs ou produits, des vitesses de réactions,...
sont souvent disponibles seulement hogndi Un moyen intéressant pour résoudre ce
probleme, est l'utilisation de capteurs logisi€bu estimateurs d’états). L'algorithme de ce
dernier est basé sur un modele dynamique deédéoet I'utilisation din ensemble limité de
mesures pour reconstruire desi@bles d’états non mesuréegles parametres mal connus du
procédé tout en tenant compte de I'impdrfet du modele et des bruits de mesure. Un
estimateur peut apporter durant toute la iéacune connaissance des caractéristiqgues du
produit trés utile pour la supervision.

Le filtre de Kalman étendu (FKE) est I'unesdechniques d’estimation les plus populaires
et largement étudiée dans le domaine ddilredion de I'état des systémes dynamiques non
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linéaires. Ce filtre étendu consiste a utiliser les équations du filtre de Kalman standard sur le
modéle non linéaire linéarisé par la formule dgldiaau premier ordre. Ce type d’estimateur
appartient a une premiére classe d’observatguirest basée sur unemnaissance parfaite du

modele du procédé. Plusieurs travaux se riiasar I'utilisation du FKE dans le cadre des
réacteurs (bio) chimiques [Lee-1992; Dimatts-1989]. L'utilistion de ce type
d’observateur donne lieu géni&rment a un algorithme non linéaire complexe [Farza-1999].

De plus les preuves de stald@iliet de convergence établienslde cas des systémes linéaires

ne peuvent étre étendues de maniére générale au cas des systémes non linéaires. Une
discussion sur les limitations ¢RKE est donnée dans [Dochain-1992].

Une deuxieme classe d’observateurs ditsservateurs asymptotiques [Bastin-1990 ;
Dochain-1992] a été utilisée poes réacteurs chimiques. Ggé d’observateur est basé sur
I'idée que les incertitudes dans les modéles ptesédés se situent dans le modéle de la
cinétigue du procédé. La conception de ggetd’observateurs edtasée sur des bilans
d’énergie et de matiére sans pour atitannaitre la cinétique du procéde.

Durant ces derniéres décades, plusieussatix ont été consacrés au développement
d’observateurs d’'état pour I'estation des vitesses de réacti@msutilisant les techniques de
calorimétrie.

La calorimétrie est une technique permettdatdéterminer unguantité ou un flux de
chaleur. Elle est basée sur des mesures deétatope et sur un bilan d’énergie du réacteur.
En effet, si la capacité calorifique de toules substances présesteet les coefficients
d'échange thermique avec l'environnement dactedir sont connus, ab la quantité de
chaleur libérée par la réaction chimique peut &o#ement calculée en exploitant le bilan
d’énergie du réacteur. L'utilisation de lala@métrie pour I'estimation des vitesses de
réaction a eu un grand intérét pour la camauté scientifique [Bonvin-1989 ; Bastin-1990 ;
De Buruaga-1997].

Bastin et Dochain [Bastin-1990] ont démepé une méthode consist & estimer les
variables d’état indisponibles et les vitessesréaction en utilisant une approche a deux
étapes. La premiere étape sert a estimer leablas d’état indisponibles en utilisant un
estimateur asymptotique congu sans aucuwmassance de l'expression de la vitesse de
réaction. Dans la deuxiemeape, les variables d’état estimées sont considérées comme des
mesures et par conséquent, toutes les varidtdest du systeme sont considérées connues et
par la suite elles sont utilisées pour I'esttion en ligne de la vitesse de réaction.
L’observateur mis en place est simple a meettn ceuvre, cependant la calibration des
paramétres de réglage restifficile [Farza-1994]. En effie I'observateur développé

nécessitantN concentrations pour l'estimation dd vitesses de réactions, utilise N2*
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parametres de réglage. Un autre incoreéiiest que la vitesse de convergence de
I'estimation dépend des conditis opératoires [Farza-1999].

Farza, Hammouri et leurs collaborateurs faat999] ont développé un estimateur de la
vitesse de réaction basé sur I'approche grandigaoduite par Gautieet ses collaborateurs
[Gautier-1992]. Cet observateur & éttilisé pour I'estimation de la vitesse de réaction dans le
cas d’'une production de l'acide lactigue damsréacteur fermé puis dans le cadre d'une
réaction d’estérification dans réacteur semi ferme.

L’observateur mis en place est basé sur un teod@uit du systéme étudié et ne prend en
compte que la dynamique des états mesuréliServateur est simppriisqu’il est constitué
d’'une copie du systeme réduit (états mesusedsljexpression du terme de correction est
explicitement donnée. La caractéristique prinigigbe cet observateest que son réglage est
réduit a la calibration d’'un seul parametre dglage, quelque soit le nombre de vitesses de
réactions a estimer. Il admetssiu les propriétés suivantes : gdda vitesse de réaction est
constante, I'erreur d’estimath converge exponentiellement ; di@upart, dans le cas ou la
dynamique de la vitesse de réaction est boraée,erreur asymptotique peut étre fixée en
choisissant une valeguffisamment grande du seul paraméte réglage. Cependant, de trés
grandes valeurs doivent étre ées du fait que I'estimateur dewt alors sensible aux bruits
de mesure. Par conséquent, un compromis €wé& trouvé entre la convergence et la
sensibilité aux bruits pour le choix tevaleur du parametre de réglage.

Nous allons utiliser cet observateur danshapitre 5 de ce manusghitour I'estimation de
la vitesse de réaction dans un réacteur semiéeieége d’une réaction catalytique triphasique.
Cette estimation sera par la suite injectass la loi de commande de ce réacteur.

6.Conclusion

Dans ce chapitre nous nous sommes intéreaskédtat de I'art de la commande des
réacteurs chimiques ctinus et discontinus.

Nous avons présenté d’abard état de I'art des technicgide commande des RPAC puis
des réacteurs catalytiggi¢riphasiques continus. L'étud&extuée nous a permis d’abord de
conclure que les techniques de commande utilisées se basent dans la plupart des cas sur des
outils purement mathématiques et ne prennent pas en considération les aspects physiques et
thermodynamiques de ces réacteurs. Nous sapoenaussi constater que pour les systémes
chimiques, la recherche de fonctions deajuynov pour la synthes#e lois de commande
n'est pas évidente.

L'étude effectuée nous a montré ensuite gu'dxiste que trés peu de travaux dans la
littérature concernant la commande des réactmatedytiques triphasiquentinus. En effet,
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ce type de réacteur consiste en un systeme fortement non linéaire, multi-variables et siege de
réactions exothermiqugBe Toledo-2001] ce qui rend son coferérés difficile Nous allons
exposer dans le chapitrends travaux publiés [Bahroun-2016 3 qui représentent notre
premiere contribution dans cette these, poganta commande de ce type de réacteur basée
sur une approche thermodynamique et utiligaribnction de disponibilité thermodynamique
introduite par E.B. Ydstie et ses collahteurs [Ruszkowski-2005] comme fonction de
Lyapunov pour la synthese d’une ¢ttke commande de ce réacteur.

Nous nous sommes intéressés ensuite auxergacdiscontinus. Nous avons pu constater
qgue le contréle d’'un réacteur discontinu esaum®up plus complexe que le contrdle d’'un
réacteur qui fonctionne en mode continu fi@m-2003]. En effet, les réacteurs discontinus
difféerent des réacteurs continpar le fait qu’il n'y a pas deégime stationnaire durant les
phases de fonctionnement, par conséquent ilisteeyas de consigne constante ou de point
stationnaire autour desquels on peut régukeviables d’état du systeme [Srinivasan-2003].
Encore une fois, I'étude effectuée concernant les techniques de commande de ce type de
réacteur se base sur des outils purement mathématiques qui ne prennent pas en considération
les aspects physiques et thermodynamiques deéeeteurs. Nous allons exposer dans le
chapitre 5, notre deuxiéme contribution dacette these concernant la commande et
I'observation des réacteurs catalytiques triphasiques semi fermés en utilisant la fonction de
disponibilité thermodynamiqgusomme fonction de Lyapunov.

Nous allons présentedans le chapitre suivant uneud¢ de stabilité des systémes
thermodynamiques simples de dimension fidiepartir de cette éde, nous déduisons une
fonction associée a I'entropie qui servira [|'étude de stabilité des systemes
thermodynamiques simples de dimensionniefi la fonction de disponibilité
thermodynamique.
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— Aspects thermodynamiques et
définition d’'une fonction pour la stabilisation

des systemes thermodynamiques homogenes
simples hors equilibre : la fonction de

disponibilité

Ce chapitre est consacré a I'étude dedhité des systémes thermodynamiques simples
de dimension finie. Nous commenconsalbrd par rappeler quelques notions de la
thermodynamique. Par la suite nous analysonprilecipe d’extremum de I'entropie, qui
découle du second principe de la thermodyaeni pour définir desonditions de stabilité
des systemes thermodynamiques simples isalégquilibre. Une étde de stabilité des
systémes thermodynamiques simple ouverts a libgeiest ensuite établie. A partir de ces
analyses et en se basant sur I'hnypothesdédgilibre local, nous déduisons ensuite une
fonction associée a I'entropie qui servira a [|'étude de stabilité des systemes
thermodynamiques simple ouverts hors de [I'équilibda: fonction de disponibilité
thermodynamiqueNous montrons enfin comment cefteiction peut étre utilisée comme
fonction de Lyapunov pour la stabilisationsdsystemes thermodynamiques simples hors
equilibre.

! Un systéme simple est un systéme homogéne, isotrope, non chargé, non soumis & des champs (électrique,
magnétique,...).
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1.Aspects thermodynamiques : rappels et définitions

Dans cette partie, nous allons commencerqueelques rappels concernant les grandeurs
thermodynamiques. Ensuite, les représentatiorzmde des systemes thermodynamiques sont
présentées, ainsi qu'une formulation némtfatigue des principa postulats de la
thermodynamique.

1.1.Grandeurs thermodynamiques

Les grandeurs rencontrées en thermodynamgpré assez nombreuses. Les grandeurs
pertinentes dépendent du systeme étudiésstrdasformations auxquelles il est soumis.

1.1.1. Grandeurs intensives et extensives

Les grandeurs thermodynamiques peuvent élassées de la mamé suivante : les
grandeurs extensives qu’on notera par la sgit@nergie interndJ, volumeV, entropieS,
masseM,...) et les grandeasrintensives qu’on notera par la sude(températurd’, pression
p, potentiel chimique,...).

Une grandeur extensive est additive : si un systeme est composé de plusieurs sous-
systémes disjoints, les grandewxtensives qui le caractérisent sont égales a la somme de
celles des sous-systemes qui le composent. ggandeur extensivest proportionnelle a la
taille du systéme.

Une grandeur intensive permet de défininion d’équilibre entre deux systémes : par
exemple, I'équilibre thermique lorsque les températures sont égales. Elle ne dépend pas de la
guantité de matiere considérée.

Les grandeurs intensives sont construitesréries grandeurs extensives. En général une
grandeur intensive et une grandeur extensont associées pour former des couples de
variables conjuguées dans le seadeur produiest une énergie.

Le rapport de deux variables ex$éves est une vaible spécifique (ex. : masse / volume)
qui ne dépend pas non plus de la taille du systéinest donc toujours possible de caractériser
un systeme par un jeu de grandeurs ne dépendsutiepia taille ou di& quantité de matiere
gue contient ce systeme.

1.1.2. Grandeurs d’état, échanges et contraintes

Les grandeurs d'étap(V, T, S...) caractérisent I'état thermodynamique d’'un systeme.
Elles se différencient des grandeurs échangées (la chaleur Q et le travail W) lors de la
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transformation que subit le systenarmi toutes les grandeurs d’étartaines sont ameneées
a jouer le role de fonctions dtautres le réle de variablesigant les problémes traités et le
mode de représentation choisi.

Les grandeurs pouvant s’échanger a traversframéiere sont nombreuses : la masse, la
charge électrique, ...mais notons bien que icexsafrontiéres permettent les échanges tandis
que d’'autres les empéchent ou les ralentissgintine frontiére est strictive vis-a-vis du
transfert d’'une grandeur &xsive, nous parlons dentrainte du systéeme

On appelle variable interne toute grandeaxtensive permettant de caractériser les
contraintes internes au systemar(pxemple la position d’'un piston).

1.1.3. Systemes et phases

Selon la nature des frontieres entre unéyst et son environnement, ce systeme peut
eéchanger de I'énergie ou dentatiere. Nous pouvons distinguer :

x Systeme isolé : n’échange pas d’énenjide matiére avec I'environnement ;
x Systeme fermé : échange seulementatergie avec I'environnement ;
x Systeme ouvert : échange de I'énergidesta matiere avec I'environnement.

Une phase est une région de l'espace damselke toutes les grandeurs intensives et
spécifiques sont continues. Un systeme est ditdgene s’il comporte une seule phase. Il est
hétérogene s'il en comporte plusieurs.

Un systéme simple est un systéme qui @simogéne, isotrope, namargé, non soumis a
des champs (électrique, magnétique,...). Lorsqegdeme n’est pas simple, il est qualifieé de
systeme complexe.

1.2.Postulats et représentations déase des systemes simples de
dimension finie

La thermodynamique est une science axitgna. Elle est basésur quatre axiomes ou
postulats qui peuvent étresaihcés de différentes facofSallen-1985]. L'un d’entre eux
parle de I'existence d’états d’équilibregtimnodynamiques stables pour les systémes isolés.

L’'analyse d'un systeme thermodynamique utpeétre conduite dans différentes

représentations. Nous allomous limiter aux deux représentations de base couramment
utilisés : la représentation entrgpe et la représentation énergétique.
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Dans cette partie nous atls d’abord présenter les duea postulats décrivant la
thermodynamique. A partir de ces postulawsus allons présentedles représentations
thermodynamiques de base servant a I'aealjan systeme thermodynamique. Finalement
nous allons analyser le principe d’exttem qui découle du postulat Il pour définir une
condition mathématique d’un étagédiuilibre thermodynamique stable.

1.2.1. Postulats de la thermodynamique

La thermodynamique repose sur quatre post{izaien-1985]. Nousllons présenter ces
postulats de maniére mathématique afan donner un caractére formel aux phénoménes
thermodynamiques.

Postulat |

Pour un systeme simple, il exstles états particuliers, apgeétats d'équilibres, qui
macroscopiquement, sont complétemerterdéinés par un nombre limité de grandeurs
extensives ZEn patrticulier, si on considere un systeme a ¢ composants, les états d’équilibre
sont déterminés par la connaissance de I'geeinterne U, du volume V et du nombre de
moles de chaque composant N

Postulat Il
Pour tout systeme ayant ¢ composants, iltexisie fonction des grandeurs extensives de

classe € S:R. , 0 R , appelée entropie, définie pour tdes états d’équilibres et ayant la

propriété suivante : pour un systéeme isolé, ldewa prises par les grandeurs extensives en
I'absence de contraintes internes sont celles qui maximisent I'entropie sur 'ensemble des
états d’équilibres contraints.

Postulat 11l

L’entropie possede les propriétés suivantes:

x L'entropie d’'un systeme cqusite est additive. Doncetropie est une variable
extensive. Par conséquent, I'entropie d'systéme simple a ¢ composants est une
fonction positive homogene de degré 1 mgwport aux autres variables extensives
U,V,N,N,,...,N,

S U, V, N, N,,..., N SU,V,N;,N,,..,N., (constantgositive (1.1)

C

x L'entropie est une fonction continue, diéntiable et est amotone strictement
croissante de I'énergie interne U. Par conséquent :

516 .

ot 10 (11.2)
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Une conséquence du point précédent est que nous pouvons inverser S par rapporta U. Ce
ci implique que U est une fonctidéfinie, continue, différentiable, &V,N,,N,,...,N_.

Postulat IV
L’entropie est nulle dans I'état tel que :

8\8 -

o 1 0 (11.3)

Ce postulat attribue une origine a I'entropiee qui n’est pas le cas pour I'énergie par
exemple.

1.2.2. Représentations de base des systemsimples de dimension finie

Nous présentons l'analyse d’'un systéme rttoetynamique en équilibre suivant les deux
représentations de base couramment utiliséés représentation énergétigue et la
représentation entropique.

1.2.2.1. Représentation énergétique
En représentation énergétique, I'énergie intésrjeue le réle d’'une fonction et toutes les
autres grandeurs extensives qu’on otgouent le role de variables :

U uUz,z'..Z° USV,N,N,,..N, (11.4)

La différentielle totale exacte de I'équation (11.4) est :

dU c:l §M '

—, dz’
bog ;9 (11.5)

swW - . , : : : :
Le terme w' -——, définit alors une variable intensive. Les variables intensives
O, 1,
]

correspondant aux systéemes simples et en représentation énergétique sont :

La pression : p SW - (11.6)
i
. sW -
La températureT ~—
p o8 1 (11.7)
Le potentiel chimique :P §ﬂ ' (1.8)

5
1
iz
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La relation fondamentale de la thermodynamique relie les variables extensives
Z'=(S, V, N) aux variables intensiveg'=(T, -p, 4 ) est la relation de ®bs qui a I'équilibre,

a la forme suivante dans lasion énergétique [Sandler-1999]:

C
|
|

du TdS pdv ! RdN, w' dzV (11.9)

k1

U est une fonction homogéne de dedr@ar rapport aux variables extensivés[Callen-

1985]. En utilisant lehéoréme d’Euler [Vidal-2003 ; @Gan-1985 ; De Groot-1984], nous
pouvons alors écrire ekgitement I'énergieJ :

u w'z (11.10)

Les variables intensiveg' sont des fonctions homogénes de degréZy dear

u

O, 1ZJ,u

conséquent, a partir des équatidh®) et (11.10), nous pouvons écrire :

dw''z" 0 (11.11)

1.2.2.2. Représentation entropique

En représentation entropiqueertropie joue le réle d’'uneofiction et toutes les autres
grandeurs extensives notees jouent le réle de variables :

S S7,,Z,,..Z, SUV,N,N,,..N, (1.12)

La différentielle totale exacte de I'équation (11.12) est :

8\8 -
dz (1.13)

cl
das | —,
|0©ﬂ 1
Zj2

En représentation entropique, le vectedes variables extensives est défini
parZ U,V,N,N,,...N . Le vecteur des variables intensives est défini par

8 .
W 8\ - 8\% . §\@ . s

;@@W L OV 4 oM

g p R
S @T T
i Ic i Lc ng
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Le postulat Il stipule que la température gsictement positive [Qlen-1985]. La relation
de Gibbs a 'équilibre admet la forme suivadéms la vision entrogue [Sandler-1999]:

ds =du $dv I TaN, (11.14)

1 R
T T

D’aprés le postulat 11IS est une fonction homogene degde 1 des variables extensivgés
nous pouvons alors réécrire explicitement I'entrdpie I'aide du théoreme d’Euler [Vidal-
2003 ; Callen-1985 ; De Groot-1984]:

S wz (11.15)
A partir des équations (1.1} (11.14), nous pouvons écrire :

dwz 0 (11.16)

Le postulat Il stipule quela connaissance de larelation fondamentale
S SU,V,N,N,,...N, permet de connaitre toutes lepmiétés du systéme considéré. Le

postulat Il, qu’on peut nommer sai principe d’extremum d’d¢ropie, stipule aussi que pour
un systeme isolé, les valeurs prises par lesdgians extensives en lI'absence de contraintes
internes sont celles qui maximisent I'entropie sur I'ensemble des états d’équilibres contraints.

1.2.3. Base de la modelisation des siemes thermodynamiques simples
hors d’équilibre et hypothese de I'équilibre local

Les états d'un systéme thermodynamique chainge raison des im&ctions entre le
systeme et son environnement. Ces interactsomg représentées par les flux de variables

extensivesZ U,V,N,,N,,...,N. qui entrent ou sortent du systéme. La premiere étape

C
pour la modélisation du comportement dynguei d’'un systéme thermodynamique consiste
alors en I'établissement d’équatiahs bilan d’énergie et de matiére.

Nous établissons les équations de bildignergie et de matiere pour un systeme
thermodynamique simple ouvert constitué de c espéces en phase liquide. Ces équations se
trouvent dans de nombreux ouvrages de génie des procédés [Villermaux-1996; Luyben-1990].
Nous allons les expliquer ples détail au chapitre III.

1.2.3.1. Bilan d’énergie d’'un systéme simple

La conservation de I'énergie exige qu’a chamstant, il existe la relation suivante :
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du g ¢ dv
Q : erhke : sthks

o i H P (11.17)

U est I'énergie interne du systeme (Joule) ;

x

Q est le flux d’échange de chaleur avec le milieu extérieur ;

x

Fre €t Fys SONt respectivement les débits molaires entrants et sortants ;
hee €st I'enthalpie molaire partielld’alimentation de I'espéce k ;
hks est I'enthalpie molaire partle de sortie de I'espece k ;

x

x

x

Dans I'équation (1.2), les énergies associéemauvement d’ensemble de la matiere sont
négligées devant celles relatives a la matiere elle-méme. A noter que I'équation (I.2) est
construite a partir de I'équation (11.17).

1.2.3.2. Bilan de matiére d’un systeme simple

La conservation de la matiére exige aehaque instant et pour toute espkcexiste la
relation suivante danshypothese de I'existen@Bune réaction chimique :

dN,

p F. Fo @RV (11.18)

x Fye €st le débit molaire d’alimentation pour I'espéce k ;

x Fysest le débit molaire de sortie pour I'espkce

x (. est le coefficient stcechiométrique de I'espkc€e coefficient est signé : il est
positif pour un produit et m@tif pour un réactif ;

x Ry est la vitesse de réaction.

A noter que I'équation (l.1) est congite a partir de I'équation (11.18).
Le volume V peut s’exprimer en fonction dunmiore de moles total des especes chimiques
par I'équation suivante en application du théoréme d’Euler:
Cc

V p,T,N, : v N, (11.19)

k1

Ou:
x Nk est le nombre de mole de I'espéce k ;
x Vg est le volume molaire partiel de I'espéce k.
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L’évolution du volume d’un systenest donnée par I'équation suivante :

(11.20)

1.2.4. Hypothése de I'équilibre local

L'équation de Gibbs donnée darquation (11.14) en représtation entropiqugestipule que
pour un systéeme thermodynamique simplé&euilibre, la variion de I'entropieS entre deux
états d’équilibres infiniment pches est fonction des variablés (énergie interne)V
(volume) etNx (hnombre de moles par espece chimique).

La thermodynamique des processus irrélars est une desption des phénomeénes
thermodynamiques hors-équilibre. L’équatidfi.14) peut étre étendue aux systemes
thermodynamiques hors équilibre dés lors ghgpothése de I'équilibréocal est invoquée.
En effet, 'hypothése de I'édilire local stipule que I'état dh systeme simple en évolution
peut étre caractérisé par les mémes variatiigsts qu’a I'équilibreet ceci quelle que soit
I'évolution du systeme [De Groot-1984]. En di@s termes, I'évolution réelle du systéme
peut étre associée a une succession d’états d’équilibres.

L’équation de Gibbs (1.14) est alors réputée aussi valable pour un systeme
thermodynamique hors équilibre. Soit :

dS 1du dv ¢ P dN
il B_ I "k 7 "k (”.21)
dd Tdt Td L T dt

La variation temporelle de I'entropie du $#ste ainsi que les variations de son énergie
interne, de son volume et des nombres de nidlekonnées par I'équation (11.17), (1. 18) et
(11.20) satisfont I'équation (11.21).

La représentation entropique d’'un systéme thermodynamique hors équilibre utilise aussi
comme variables d’état I'énergie interdele volume totalV, le nombre de moles par espéece

. .. / : .
Nk avec les variables adjointes assocgfl_]ées_g et ?" Le produit d’'une variable par sa

variable adjointe a ldimension d’'une entropie.
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2. Stabilité des systemes thermodynamiques isolés a
I'’équilibre

Dans cette partie nous allons utiliser le pipe d’extremum pour €tude de stabilité d’'un
état d’équilibre d’un systeme thermodynamigs@é. Pour cela nous allons commencer par

représenter la relation fondamental® SU,V,N;,N,,...,N dans l'espace des

Cc
configurations. Ensuite, nous allons exprimer principe d’extremum dans la vision
entropique et énergétique a&insi définir des conditions detabilité d’'un point d’équilibre
thermodynamique.

2.1.Espace des configurations

L'espace des configurations est utilispour décrire et caractériser les états
thermodynamiques d’un systeme.

Si on considére un systeme simplelés 'espace des configuration8 est défini par un
espace abstrait des coordonnBes des variables extensives ZU; ¥/, Ny,..., N¢) du systeme

[Callen-1985]. 6 représente un sous ensemble convexe de

Figure 2-1. L’hyper surface entropique dans I'espace des configuraidhs systeme
simple [Callen-1985].

La relation fondamental& SU,V,N,N,,...,N_ est représentée dar® par une hyper-

surface (figure 2-1). Cette hyper-surface vérifie uest une fonction continue inversible de
Setque:
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5 .

ot 1o (1.22)

Chaque point de I'espace des configurations représente un point d’équilibre du systéme.

Nous allons maintenant définir des coratis de stabilité d'un point d’équilibre
thermodynamique dans le cas d’'un systeme isolé.

2.2.Conditions de stabilité enreprésentation entropique

En représentation entropique, un état d’éhralistable est caractérisé par une entr8pie
maximale. Ainsi le principe de mamum issu du postulat II, implique :

ds 0 (11.23)
d’s 0 (11.24)

L’équation (11.23) découle du fait qugest un extremum, quant a I'’équation (11.24), elle
découle du fait que cet extremum est un maximum.

Considérons maintenant un systeme isolé pmsite constitué de deux sous systemes
identiques, représentés chaqar la relation fondamenta®e SU,V,N et séparés par une

paroi permettant tout échange, figur@.2-"entropie de ce systéme vaug;, 2SU,V,N

puisquesS est une variable extensive.

Fluctuations
U U » | U-0U | U+ U

Figure 2-2. Systeme composite subissant une fluctuation.

Supposons maintenant qu’au cours du tempsydeEme subisse des fluctuations d’énergie
interne : une quantitéZ passe du sous systtme de gauche au sous systéme de droite

L’entropie de ce systéme va&/, SU 'U\V,N, SU 'U,V,N, . La réponse du

systéme face a cette fluctuation est :

x SiS! dS,, le systéme revient a I'état initial. lsystéme est dit alors stable. En effet,

d’apres le deuxieme principe de la thermodyitae, le systeme étarsolé, le retour
a I'équilibre se fait avec création d’entropie ;

% La grandeuf peut étrdJ, V, N, dans le cas d’'un systéme simple.
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x SIS IS

tot ‘tot !

le systeme intensifie le transfert Aeréant des inhomogéités internes.

Le systeme est dit alors instable.

Proposition 2.1.D’aprés le postulat Il, la stabilité dé&état d'un systeme est observée si 'une
des propositions équivalentes suitemest remplie [Callen-1985]:

X Z e+ 6, I'extremumdeS SZ SU,V,N,N,,...,N estde type maximum, c'est-

a-dire d*S 0.
X Z » 6, I'hyper-surfaceS SZ SU,V,N,N,,...,N est concave par rapport a

toutes ses variables extevess, c'est-a-dire qu’elle esituée sous ses hyper-plans
tangents.

Nous exposons plus en détail cette primsdans la sectio3 de ce chapitre.

2.3.Conditions de stabilité enreprésentation énergétique

Dans la représentation entropggu’état d’equilibre stable est caractérisé par une entropie
maximale. Dans la représentation énergétiqétat’d’équilibre stable est caractérisé par une
énergie minimale. Par analogie a la représemtagntropique, un systeme est dit stable si:

Us 'SV 'V,N, 'N, US 'SV 'V,N, 'N, t2U SV,N, (11.25)
Ainsi le principe de maximunssue du postulat I, implique que :

du o (11.26)

du '0 (11.27)

En résumé, le principe d'extremum s’expe indifferemment dans la représentation
énergétique et dans la représgion entropigue. Ainsi, le fiaqu’un systeme soit dans un état
d’équilibre stable s’exprime de la maniéere suivante :

x En représentation eopique, I'entropieS est maximale poud, V, Nx données.
x En représentation érgétique, I'énergi® est minimale pou§, V, Nx données.
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3. Principe de l'étude de stabilité des systemes
thermodynamiques a [I'équilibre vis-a-vis de
perturbations spatiales de I'état

Dans cette partie nous allons exposer lage d’extremum d’entropie pour I'étude de
stabilité d’un systeme thermodynaue proche de I'équilibre.

D’apres le postulat IIS est une fonction de I'énergie interde du volumeV et du nombre
de molesNx du composank S SU,V,N, pour une phase homogene. Cette relation

permet de calculer I'entropde la phase considérée. giétion (11.24), donne une condition
de stabilité vis-a-vis des parbations spatiales pour les ®yses isolés. Cependant cette
situation n’est pas générale. tteeéquation pourra toutefoisrétutilisée pour définir des
conditions que la fonctioB SU,V,N, doit satisfaire, si le sfeme considéré est suppose

homogene [Callen-1985].

Ainsi, des conditions de stabilité par rapparia diffusion et les cinétiques de réactions
chimiques des points d'équilibre sont classiquement dérivées [Glansdorff-1971]. Ces
conditions de stabilité se limitent aux petites perturbations. Dans ce cas, la phase est dite
stable ou métastable.

D’autres résultats plus généraux sont auabdes pour de grandeerturbations [Callen-
1985] : un point d’équilibre estadtle si la fonction d’entropiest partout sous I'hyper-plan
tangent a I'hyper-surface entropique au point d’équilibre.

Une propriété fondamentale d’une phase hanegstable (voir proposition 2.1) est que
son entropie est concave (l1.24). Inversement, si I'entropie d'un systeme est supposée
concave, une fonction peut étadors définie permettant l'étle de stabilité des systemes
proches de I'équilibre. Cette facon de procedercesforme au principe de I'équilibre local,
qui est largement utilisé dans le cadre de la modélisation des processus irréversibles [Bird-
2002 ; De Groot -1962].

Supposons qué soit de classe CLe développement au second ordre de l'entropie au

voisinage d'un point d'equilibre défini pag, UV, Ny, * € estdonneé par:

eq’ “eq’  “keq
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SUV,N SZ,

@'du @'d\/ :% dN,
©M jZeq ©X/ jZeq [3 @Mk ’Zeq
?-g'/ﬁ?; du * _§vﬁ§; dv * ! 3 WS , dN, dN, . (1.28)
1 ©M 3Zeq ©X/ 3Zeq ki ©Mk 'Mi ’Zeq B
2" . . . :
23S v 2! S WS - dudn, 2! S uS - dvaN,
© ©1M W ’Zeq K ©M le 3Zeq K ©X/'Mk ;Zeq i
2dz3
Ou:du U U, ,dv V V, etdN, N Ny, .
8 58 . 5§ - s -
Le premiére partiele I'équation (11.28).SZ,, =—  dU =— dV : ~—, dN -,
© @hJ jZeq ((W jZeq k @PMK !Zeq i

représente I'équation du plan tangent a lfase entropique évalué au point d’equililzig
Les quantitésS,U,V etN. sont liées par I'équation de Gibl§gquations (11.9) et (11.14)).

Ainsi, les dérivées suivantes paint d’équilibre sont données par :

s8. 1
o jZeq Teq

6. P

i T (11.29)
s8R

©Mi ;'Zeq Teq

L’hyper-surface entropique devant se situettqé sous I'hyper-plan tangent a I'équilibre
pour étre stable, la deuxieme partie de I'équation (11.28) est négative:

§§”§; du 2 @é§; dv 2 :5 WS ., dN, dN. ,

1d28 1 ©m 3Zeq ©X/ !Zeq Kii ©bdk mi izeq R 0

2 2" . . > (11.30)
. 2§1ﬁi, dudv 21 § WS , dudn, 21 § WS , dvdN
o MWW Lo s, Lo,y :

L’équation (11.30) peut s’exprier suivant les variations él_'e $ et de% , en utilisant

I’équation (11.29) :
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8¢ 1 . : :
§Vb& . §'/'/E R §V’?£ s 5 >
T qu L av VL7 g du =
L LW b, , .
@Qj 3Zeq © 3Zeq © 328(1 ;' :
TP 8P 5,0 ’
lgas T gu LD gv 1L gN, WV S0 (11.31)
2 W 5 .- W 5 |! mk 5 : B
&P %, © %, © %, : .
BE8E s
T gu T gvl T dN, N,
k . M 5 . W 5 k. mk 5 g ®
o & Y © Y © Y O
On peut réécrire I'équation (11.31) de la maniére suivante :
lirzs 3% qu aPav 1aan | o (11.32)
2 ©@1 I Pert T

Ce critere a été utilisé par GlansdorffRrigogine [Glansdorff-1971pour effectuer des
études de stabilité dans le cas de petitesuations. Pour de gndes perturbations, une
distance finie entre le plan tangent etdaction entropie pg étre définie:

SU\V,N, SU_., V., N

eq’ Yeq! " “keq

P
1y U, Pea Vo o b ZENG Ny
Teq Teq k Teq (| I 33)

2 1 .
d Teq E d Teq s ! ©T Teq 1

Cette équation est obtenue en considér@ntSU,V,N, comme étant une fonction

homogene d'ordre 1 des variablextensives (Postulat Ill) et en appliquant le théoreme
d'Euler [Vidal-2003 ; Calle-1985 ; De Groot-1962]:

SB. 8B\ 8B\ 1y Py N s

S SUV,N, == 3= = !
©M jZeq ©X/ jZeq k @Mk 3Zeq T T k

La condition (I1.35) doit alors étre satisipour que la phase homogéne soit stable, y
compris pour de grandes perturbations.
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o2 1% R 'Nk.‘.§£ fea ! (11.35)
@— Teq1 @— eq 1 ! ©T Teq1

Pour de petites perturbations, I'équation (11.32) et (11.35) sont similaires. En effet, si on
considére I'équation (11.35) dansdas de petites perturbations :

gl - g §R -
Uy dUdZ . Vi aVd | N, dNdZE 0 (11.36)
eng eqd%;i :Nkeqdz_l_—ei
“ b (1.37)
wd2 avd® 1and¥E o
@ gt | or 1t

Le premier terme de I'éqtian (11.37) est égal a zérc%eqd VA= £ Nkeqd
© @t CEEN @' 13

k
Ceci est di a I'équation de Gibbs-Duhem (11.16) @gtiobtenue en dérivant I'équation (11.33)
et en considérant I'équation (11.15)

R

- w®- 'de§’—' 0 (11.38)
gr gt} er 1

Enfin, si on considere I'opposé de la dis@rentre la fonction dntropie et son plan
tangent donnée par I'équation (I1.35), cette quantité devient alors positive pour une phase
stable:

oL 1o Fe Py BB R (11.39)
Gea Tt Qe T2 ! Sea T2

Cette quantité a été défndans le contexte du corlg@es procédés comme étéant
disponibilité thermodynamique Bdangos-1999 ; Ruszkowski-2005] et récemment utilisée
par [Hoang2009] et [Bahrour2010] pour le contréle des réacteurs chimiques:

8 L35 8P
AL LIy e Py o3k Rig (11.40)
oo Ti G T: Lo To

Dans la partie suivante nous allons utiliser le concept de disponibilité pour la conception de
lois de commande stabilisantes dans le cadia teeorie de Lyapuno¥n effet, nous allons
montrer que la fonction delisponibilité thermodynamiquepeut étre une fonction de
Lyapunov candidate.
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4. Concavité de [I'entropie et définition d'une
fonction de Lyapunov candidate: la fonction de
disponibilité pour I'étude de la stabilité des systemes
ouverts de dimension finie loin de I'équilibre

La fonction de disponibilité est fortementdi a la notion de pduction irréversible
d’entropie. Elle existe par ailleurs et estuvent appelée exergie ou travail disponible
[Keenan-1951] et a été utilisée par A. Alonzdeetydstie pour la stalisation des systémes
thermodynamiques [Alonso-1996 ; Ydstie-1987[Hangos-1999 ; Ruszkowski-2005].

Dans cette partie, la fonction de disponibigt@ dimension finie poues systemes ouverts
hors équilibre est présentée. Nous allons mguaeta suite comment tte fonction peut étre
une fonction de Lyapunov candidate.

4.1.Fonction de disponibilité themodynamique : définition et
propriétés

On se propose d’étudier une paadhomogene stable, ceci iigpe que la condition définie
par I'équation (11.40) est satisfaite. Cette conditpeut aussi étre utilisée comme un critere de
stabilité pour les systemes ayant un stationnaire loin de I'équilibre.

L'état stationnaire d'un systeme ouvert hdamguilibre n'est pas un état d'équilibre
thermodynamique, mais, selon I'hypothese dqulilére local, I'équation (11.40) peut étre
utilisée, puisqu'elle est considé@amme une propriété du systeme étudié.

Nous allons adopter les notats qui suivent poua suite de ce manuscrit. Si on considére
un état de référendixe défini par :

Z UV,N,Z-6 (1.41)
et

(11.42)
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L’équation (11.40) peut & réécrite comme suit :
N, !0 (11.43)

En utilisant I'équation (11.15), on peut sai réécrire I'équation (11.43) comme suit :

A Lu Bv BN osio (11.44)
T T T

Définition 1.1. La fonction de disponibilité thermodymégue A est une fonction définie pour

tout couple de vecteurd, Z « 6 comme Suit :

AZ SZ W' zZ Z Sz (11.45)

En utilisant I'équation (11.15), nous pouvons iéerla fonction de diponibilité de la
maniére suivante :

AZ W w'Z (11.46)

Figure 2-3. La fonction de disponibilité définie par rapport a un état de référence fixe

D’'un point de vue géométrique, la fonctiae disponibilité dine phase homogéne
représente la distande la fonction entropi€ a I'hyper-plan tangent pris &n, figure 2-3. En
effet, ce dernier est donné par I'équation suivante :

sZ =="uU U =='vV :-§@§ N N SZ W Z Z (147

oW i o ¥ k1 Oy 3

k
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Pour de petites perturbations, fonction de disponibilitéA représente la variation du
second ordre du développement en sérieSlautour du point de férence défini par le
couple de vecteurg,w .

On peut donc écrirA de la maniére suivante dans ce cas:

A zZT$WS

aa Lz Z (11.48)

NE v

z

L’entropie S d'une phase homogéne étant concave, son hes&e@\ﬂ— ., est symetrique

i j E

défini négatif. On en déduit bien alors glieest positif. On retrouve ainsi le résultat local
énoncé par Prigogine poétudier la stabilité pour de fites perturbationfGlansdorff-1971].
Ainsi, la fonction de la disponibilitéd\ est I'extension de ce déloppement a des grandes
déviations par rappo# I'état d’équilibre.

Intéressons nous maintenant aux propriétéa denction de disponibilité pour une phase
homogene stable:

Propriété 1.1.

.
(o))

(11.49)

N
N| N

SN
N N

Preuve.
Cette propriété découle du fait qlentropie d’'une phase hamgene stable est concave des
variables extensives, ce qui implique queper-surface entropique seuve sous son hyper-

plan tangent en .

Propriété 1.2.

Z,Z + 6,lafonction de disponibilitd est convexe ea.

Preuve.
La dérivée seconde deest positive eest donnée par :

d?A  d?S
dz? dz?

to (11.50)
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Propriété 1.3.

Z,Z + 6, la fonction de disponibilitd est homogéne de degré 1 par rappdt &

A Z ((AZ, (constantgositive (11.51)

Preuve.

(11.52)

Propriété 1.4.

Z,Z « 6, il existe undonction non négativeg, Z WZ wZ "7 Z  telle que la

fonction de disponibilité\ soit bornée supérieurement.
Preuve.

L’équation de la tangente a la fonctidrpassant pat’, figure 2-4, est donnée par :

SW(Z) -

Z Z AZ.,Z, Z,Z,Z +6 11.53
o0& L, (11.53)

La fonction de disponibilitést convexe par rapporZaNous pouvons alors écrire :

L SWZ.Z) -

AZ s
© W Y2

Z Z AZ,Z, 22,2 -6 (1.54)

Cette inégalité est valable aussi payrnous pouvons alors réécritéquation (11.53) de la
maniere suivante :

SW(2) - 7 AZ.Z do, Z,Z + 6 (11.55)
oW L,
D’aprés I'équation (I1.46), nous avons alors :

T

W2 w7 wz (11.56)

A

L’équation (I1.55) devient alors :
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— T

WZ wzZ Z Z AZ,Z do, 2,Z,Z + 6 (1.57)
Nous pouvons alors écrire :
AZ dwZ wz 'Z Z,Z.Z -6 (11.58)

On obtient ainsi une fonctiayn(Z) telle que :

0 dAZ dg,(2), Z,Z -6 (11.59)
AA
(74— ' Tangentélafonction ApassanparZ':
%; Z 2 AZ
AR | ,
z z z ]

Figure 2-4. La fonction de disponibilité A et son plan tangent passant paZ’.

4.2.Concavité de la fonction d’etropie et utilisation de la
disponibilité comme fonctionde Lyapunov candidate
Afin d'utiliser la notion de disponibilité km I'approche proposépar A. Alonzo et E.

Ydstie [Alonso-1996 ; Ydstie-1997] et [Hangh899 ; Ruszkowski-2005] et celle récemment
proposé par Hoang [Hoang-2009], pour la stalibsades réacteurs parfaitement agités non

. e Z(t) - .. A , .
isothermes, la dérivée temporelle de©A(dt( ) id0|t étre calculée et les conditions dans

lesquellesA Z 0 est satisfaite doiverdttre analysées.

Si on considere une phase homogéne, son ent®pi& V, N n'est pas strictement
concave. Soit I'hyper-plan tangent & au point déquilibr& , défini par

v_vT-§ 1 pU,V,N, RUV,N,
dUV,N TUV,N, TUV,N, §
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Etant donnée qué U,V,N, ,pU,V,N, et 4 UV,N, sont des fonctions homogenes de

degré zéro d&J,V,N, , nous avons alors :

ZU\V,N, * 6et @onstant@ositive

T@, & & TUOVN (11.60)
e @, &, & pUVN
PO, & & PUV,N

Une conséquence directe de I'équation (11.60) est que la condiign O n'est pas
seulement vérifiée pour I'état d'équilird V,N, , mais aussi pour tous les
pointsZ U, ,V,,N,, * 6, satisfaisant les conditions da@®s par I'équation (11.60) [Bahroun-

2010]. Ainsi la disponibilitéA s’annule sur un sous espace de dimension (c-1) dans I'espace
d’état 6.

Afin d’assurer la stricte concavité de I'hypgurface entropique et par conséquent le fait
que la conditiotAZ 0 doit étre uniqguement vérifiée pole point stationnaire défini

parZ U,V,N, , nous devons imposer une contrainteles variables extensives comme par

exemple :

U constante
V constante

N, constante (1.61)
. N(nombredemoletotal) constante

‘m(massdotale constante

@00 o1

o

Dans ce cas il sera possiblatiliser la disponibili& pour la stabilisation.

Exemple

Soit une fonctiorF de classe Edéfinie deR* dansR . F est homogéne de degré 1 par

rapporta x,y :

X,y *R

Fxy Xy (11.62)

Xy
L’équation du plan tangent a cettection en un point défini pa X,y est:
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Woxx oy y Fxy 11.63
ow L oW i ’ (1-63)
Soit :
W -y
W X, — 3 )
%Y i Ky (11.64)
SW - X2
WXy 2 (11.65)
Wi xy

On peut facilement montrer ques et w, sont des fonctions homogenes de degré zéro
de x,y .

La distance entre la fonctiof et son plan tangent au poid X,y est donnée par
I’équation suivante :

Dxy Fxy o x oy puy
©ow 1 oW 1
e o (11.66)
2Y oy 2X oy X
e Yyt e Yy Xy

Ainsi nous pouvons vérifier que :

ey 0 11.67
% ®, ® 0, @onstant@ositive (11.67)

Figure 2-5. La fonction F et son plan tangent eZr.
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La figure 2-5 présente la surface de la foncioet son plan tangent &h. On remarque
bien qu'il existe une infinité de pas a tangente commune vérifiant :

o (1.68)

< <
I | >

Figure 2-6.Evolution de la fonction D, distance entreF et son plan tangent erZt

Figure 2-7. Stricte concavité de la fonctiorF avec une contrainte de type (11.61)
(y = constante, courbe verte).
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Par conséquent, 'ensemble desnp®ia tangente commune Vérifighix,y 0 est une

droite telle que:

x| <

X, X z0 (11.69)

La figure 2-6 présente la surface de la fonctidbrgui représente la distance entre la
fonction F et son plan tangent efy. On remarque que cette fonction s’annule bien pour une
droite vérifiant I'équation (11.69).

Dans le but de rendre la fonctiéhstrictement concave et par conséquent pour que la
fonction D s’annule pour un seul poidf X,y , nous imposons une contrainte de type
(11.61) (y=constante). Ainsi, la fonctioR se restreint a la courbeerte et par conséquebt

s’annule seulement pout. , figure 2-7.

Nous avons vu que si une conttaide type (11.61) est imposée systeme, l'utilisation de

la fonction de disponibilité devient possibletéressons nous maegmant au calcul d%?

On considére d’abord queest de classe’CEtant donnée que la fonction de disponibilité
est homogéne de degré 14let en utilisant I'équation de Gibbs donnée par I'équation (11.14),
la différentielle totale exacte deest donnée par :

dA dU% Loy L (11.70)

< P
T1 ¢ Tr.,h "d

= |y

Dans le cas ou on veut utilisexplicitement I'entropie, I'équgon (11.70) peut étre réécrite
de la maniere suivante :

du

dAT
T

¢ P
dv :TdeNk ds (11.71)

k1

|| ol

L A : . .
Ainsi pour calculer%, nous devons calculer les bilans relatifs aux variableg et N¢

ainsi que ceux relasfa la variabl& si I'équation (11.71) est utilisée.

Dans la suite de ce manuscrit nous alladepter la forme donnée par I'équation (11.70)

dA
pour le calcul dea.
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5. Conclusion

Dans ce chapitre, nous avod&bord rappelé les principa résultats concernant la
stabilité thermodynamique des points d’équilibdes systemes isolés simples. Cette étude
peut étre élargie aux systemes simples prodeeBéquilibre en appliquant le principe de
I'état d’équilibre local [De Groot-1962 ; Bir#002]. Nous avons vpar la suite qu’une
fonction peut étre définie pour I'étude de stabilité des systemes loin de I'équdifoaction
de disponibilité thermodynamiquEnfin, sous certaines hypo#&s, nous avons montré que
cette fonction joue le réle d’'urfenction candidate de Lyapunov.

Nous allons utiliser cetteohction par la suite pour la hése de lois de commande
stabilisantes non linéaires pour le contréle d’unisméacteur intensifié continu de type slurry
(chapitre 4) et pour le contréle d'un réaor semi fermé (chapitre 5). La réaction
d’hydrogénation catalytique de I'o-crésotaetilisée pour illustrer notre démarche.
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Chapitre 3 - Modélisation des réacteurmbdiques triphasiques gaz-liquide-solide

— Modélisation des reacteurs catalytiques

triphasiques gaz-liquide-solide

Le développement des procédés catalySguepose une modélisation aussi précise que
possible afin de limiter les expériences @t longues et colteuses. Cette modélisation
nécessite une connaissance approfondie déératits phénomenes intervenant dans une
réaction catalytique.

Dans ce chapitre, nous allons d’abord étutksrdifférents phénomenes intervenant dans
une réaction catalytique gaz-liquide-solideoud allons par la s@tprésenter un rappel
concernant la modélisation des réacteurs idéaiixous servira de base pour la modélisation
des réacteurs catalytiques triphasiques. Nous développerons ensuite deux modéles
dynamiques : un modéle pour un réacteur catalytigipbasique continu intensifié et un
modele pour un réactewatalytique triphasiqgue semi feémLes modeles sont développés
pour permettre le suivi du comportement dyigue de chacun des deux réacteurs. Ceci
permettra donc d’avoir de meilleures préding du comportement des deux systémes et une
étude plus efficace pour leur contréle.
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1.Etude des réactions catalytiques gaz-liquide-solide

L'industrie chimique utilise largeménles réactions catalytiques polyphasiques
(hydrogénation, oxydation, etc...). Poce type de réactis, I'activité et lasélectivité du
catalyseur résultent du coupéagntre I'hydrodynamique du aéteur, les phénomenes de
transfert de matiere et de atbur (externe et interne agrain du catalyseur) et I'acte
catalytique lui-méme.

Il existe plusieurs types deagteurs multiphasiquedes réacteurs slurryes réacteurs a lit
fixe, les réacteurs a lit fluidisé, les réacteuld mobile, etc. Le choix d’'un type de réacteur
dépend des contraintes imposéas le systéme réactionnel avea : taille des particules,
intensité des échanges thermiques, nécessiteétngeage, nature anélange réactionnel,
etc. Le systeme multiphasique auquel on s’isgzeest le réacteur catalytique triphasique
gaz-liquide-solide agité.

Un réacteur catalytique triphasique est ustésye dans lequel un gaz et un liquide sont
mis en contact avec un solide poreux sendmtsupport catalytique. Dans la plupart des
applications, la réaction se produit entre un d@sous et un réactif en phase liquide a la
surface du catalyseur supporté par les grains poreux [Ramachandran-1983].

Solide

Gaz Liquide

apinbij-zeb w4
apljos-apinbi| w4

Figure 3-1.Réaction catalytique triphasique [Bahrourt-2009].

Les réactions catalytiques trighques gaz-liquide-solide sont aatérisées par la nécessité
de réaliser le transfert debfférents réactifs depuis leur gbe d’origine, gaz ou liquide,
jusqu’aux sites réactionnels dans les pores talyszur, figure 3.1, ou géalise le véritable
acte catalytique. Le transfertsdproduits formés est ensuitmalisé dans le sens oppose.
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1.1.Description des différentes étapes de transfert

Une réaction pour un systéme triphasique B¢nat représentée pan schéma de réaction
de type A, (;B, o Produit. Généralement, le réaddfest présent dans la phase gazeuse et

le réactif B est présent dans la phase liquide. La réaction se produit dans les pores du
catalyseur.

Différentes étapes doivent peoduire afin que le réacth soit converti en produit. Pour
atteindre la surface exterrde la particule doatalyseur, le réacti\ doit surmonter d’abord
les résistances de transfert a I'inded gaz-liquide. Une fois le réactifdissous dans la phase
liquide, il doit surmonter ensuite les résistancke transfert liquide-solide résultant de la
couche limite entourant les particules du catalyseur.

Figure 3-2.Etapes d’'une réaction catalytiquehétérogene [Villermaux-1995].

Si on considere le cas d’'un catalyseur dépsgr un support poreukacte catalytique
proprement dit a lieu sur des sites de laagfinterne des pores. L’accomplissement de la
réaction implique plusieurs étapessmie, figure 3.2 [Villermaux-1995] :

1) Le transport externe : diffusion a travers la couche limite entourant les particules du
solide ;

2) Le transport interne : diffusn au sein du solide poreux ;

3) Adsorption des réactifs ;

4) Réaction chimique ;

5) Désorption des produits ;

6) Le transport interne : diffusion aein du solide poreux des produits ;

7) Le transport externe : diffusion a travers la couche limite entourant les particules du
solide des produits.
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La connaissance précise des regimescalilement est un facteur clef pour le
fonctionnement d’'un réacteur ghguide-solide, car il§ouent un role trés important sur leurs
performances. En effet, les parametres hyyinamiques, les rétentie des phases et les
coefficients de transfert de matéet de chaleur sont fortement liés au régime d’écoulement.

1.2.Rétentions de phases

Un réacteur gaz-liquide-solide est constilg trois phases. On geainsi définir un
volume ou un ratio de volume (réteat) pour chacune de ces trois phases.

1.2.1. Rétention gazeuse

La rétention gazeuse est un parametreateaption et de conduite fondamental pour un
grand nombre de procédés industriels impliqukes systemes gaz-liquide-solide. Cette
rétention de gaz peut étre définie commeafgport du volume de gaz au volume du réacteur :

Vv
H Vg (I11.1)

L’évolution de la rétention gazeuse est difféeetiun systéme a I'autre. On trouve dans la
littérature plusieurs travaux qui étudient né@ention de gaz efonction des conditions
opératoires [Chern-1984 ; Fan-1985].

1.2.2. Rétention liquide

La rétention liquide est définie par le rappdut volume de la phase liquide au volume du
réacteur :

(111.2)

T
<|<

Dans les systémes gaz-liquide-solide, lesnté&ins gazeuse, liquide et solide vérifient la
relation suivante :

1 (111.3)

Ou /représente la rétention solide.
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1.3. Transfert de matiere

La modélisation du fonctionnement d’'un réacten régime quelconque ou il faut tenir
compte du couplage diffusion/réaction, requlartconnaissance de tous les parametres qui

entrent en jeu. En raison de I'importance des étapes de transfert de matiere sur le déroulement

de la réaction, une étude précisecde étapes est donc essentielle.

1.3.1. Absorption et transfert de matiere gaz-liquide

L’'absorption est un procédé physico-clgoe présentant un aspect thermodynamique
(équilibres liquide-gaz) et cinétique (transfert de matiére).

1.3.1.1. Modélisation de I'équilibre liquide-gaz

La solubilisation d’'un gaz dans un liquidet éa résultante d’'un ensemble de forces
électrostatiques s’exercant entre le solutdaesolution. Plus ces foes d’attraction sont
importantes, plus la solubilité est grande.

Etant donné que la dissolution du gaz ol#éita relation d’équibre de HENRY, la
concentration de I'espéce Isble dans le liquide, noté,, est donnée par la relation

suivante lorsque les deux phasegiliie et gaz soré I'équilibre :

Ca = (111.4)

L’équilibre thermodynamique liquide-gaz estrttament dépendant de la température.
Ainsi, la variation dela constante de HENR¥e avec la température est donnée par la
relation suivante :

§IHabs '
©RT 1

He h,exp (111.5)

1.3.1.2. Modélisation du transfert de matiére gaz-liquide

Le coefficient volumique de transfert de matiere joue un réle important dans le
déroulement de la réaction et par conséqueptésente un parametre clé a prendre en
considération pour la moligation des réacteurs.

Plusieurs modéles ont été développés pouésenter le transfert de matiere gaz-liquide.
Nous pouvons citer : le modéle du double filngppgorsé par [Lewis-1924] et le modéle de la
pénétration de Higbie [Higbie-19B3.e modele du double film est le plus utilisé dans la
littérature. Nous allons donc nouméresser par la suite a ce modele.
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Lewis et Whitman [Lewis-1924]ont consiééerqu’il existe, dans chaque phase au
voisinage de linterfaceyn film immobile dans lequel sedalise une résistance au transfert
de matiére par diffusion moléculaire (figu3-3). Ce modéle pese sur les hypothéses
suivantes :

x le régime est permanent (les profils diffusifs sont établis) ;

x les phases sont patiinent mélangées a I'extérieur du double film ;

x le transfert de matiere est purement diffusionnel dans le film ;

x les phases liquide et gazeuse sordgailibre thermodynamique a I'interface.

Inte:rface
oo
Phase gaz 2 i i Phase fluide
=)
N !
L o
O
CAg CAQ E CAI CAI

Figure 3-3.Modéle du double film.

Si on considere une réaction de type (B o Produit, telle que I'’hydrogénation de l'o-

crésol, le transfert de matiére du réactif Apfyase gaz vers la phase liquide est exprimé par
les équations suivantes ou les flux sont exprimés par unité de volume de réacteur :

x A linterface gaz-liquide (coté gaz) :

*

M kaCy Cy (111.6)
x ATlinterface gaz-liquide (coté liquide) :

M kaC, C, (111.7)
Les coefficients de transfert de matiére gaz-ligideet kya sont souvent obtenus par

corrélations de données expérimentales sausefae relation entre nombres sans dimension
[Hichri-1990].
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1.3.2. Transfert de matiere liquide-solide

Le transfert de matiére liquide-solide est cosgpde deux étapes : une étape de transport
externe et une de trar@p interne (les termes externeieterne s’expriment par rapport au
grain de catalyseur).

1.3.2.1. Transport externe

Pour atteindre la surface externe de la palgicdu catalyseur, leéactif dissous dans la
phase liquide doit surmonter lesistances de transfert de matiere liquide-solide résultant de
la couche limite entourant les particules catalyseur. Ainsi, on peut définir un flux de
matiere par unité de volume caractérisant lesfexh de matiére d’uréactif A traversant le
film liquide-solide par:

M kIsa'ls c:AI CAs (“|8)

Le coefficient de transferde matiere liquide-solide&ksas est souvent obtenu par
corrélations de données expérimentales sausefae relation entre nombres sans dimension
[De Toledo-2001 ; Nienow-1975].

1.3.2.2. Transport interne

L’'acte catalytique proprement dit a lieu sies sites de la surface interne des pores.
L'accomplissement de la réaction impligueugkurs étapes en série décries dans le
paragraphe 1.1. Dans ce travail, on sup@os@e concentration uniforme dans les pores du
catalyseur, I'étape de diffusion étant prisecempte dans le coefficient de transies(111.8).

1.4. Transfert de chaleur

Les mécanismes de transfert de chaleur dépefoiéeent de la température. Le transfert
de chaleur dans un milieu réactionnel peufae selon différentsnéthodes : convection,
conduction, rayonnement.

Le transfert de chaleur papnvection se fait généralemesntre deux phases de natures
différentes. La convection intervig par exemple, a lsurface de séparati entre un solide et
un fluide (liquide ou gaz), ou aussi bien, a la surface libre entre un liquide et un gaz.

Le transfert de chaleur représente un débit de chaleur, c'est a dire une quantité de chaleur
transmise par unité de temps. Il a dondifaension d'une puissance et s’exprime en Watt.
Loi de NEWTON donne la puissee échangée entre une surf&ede températurd et un
fluide de température :
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/

C

hST T, (111.9)
Ouhreprésente le coefficient d'‘échangeexficiel entre le flide et la surfac&

La relation (111.9) est analogue dans son ppeca celles utilisées dransfert de matiere
(relation (111.7) ou (l11.8)).

1.5.Modeles cinétiques en catalyse hétérogene

La vitesse d’'une réaction chimique est une fioncd’état, qui s’exprira en fonction de la
composition locale et instantanée du mélarggetionnel et des variables d’état physiques
[Villermaux-1995]. L’établissement d’'un modélenétique représentatdonstitue une phase
importante dans le développemeiin procédé et la mise au poid’'un modele de réacteur
[Froment-1990].

La détermination de la cinétique d’'une réactcatalytique fait inteenir un grand nombre
de paramétres. Considérons le cas d'unactién irréversible simple représentée par
I’équation suivante :

LA (B o (C (111.10)

La cinétique de la réaction peéire présentée sous la fard’'un modele simple de type
puissance totalement empjuie [Biardi-1999 ; Madon-1978] :

R kCF (11.11)

Cependant la littérature concernant les hydnatjéns catalytiques omtre que ce type de
corrélation est assez rarea[®i-2000 ; Julcour-1999 ; Hichi990; Zwicky-1978]. En effet,
les auteurs parviennent, dalteurs équations cinétiques, tanir compte des processus
d’adsorption a l'aide de mod&lecinétiques décrivant de facqius réaliste les processus
élémentaires de catalyse hétérogena’aijit du modele deANGMUIR-HINSHELWOOD.

Ce type de modele tient compte du fait queéaction a lieu entrplusieurs espéces, dont
'une au moins est adsorbée sur les sites cajalysi et que I'étape la plus lente controle le
processus global.

Nous retenons pour la suite de travail, la modele citique proposée par Hichri [Hichri-
1990] pour I'hydrogénation catalytique de Eoésol donné par I'équation suivante :

KAKBCACB
1 K,C, 1 K,C,

(I1.12)
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A noter que la variation de la constante de vitésaeec la température du catalyseur est
donnée par la relation d’Arrhenius, etKg, les constantes d'adsorption a I'équilibre, évoluent
exponentiellement en fonction de la température. Ces constantes sont invoquées dans les
mécanismes de typeANGMUIR-HINSHELWOOD qui incluent les étapes élémentaires
d’adsorption.

Dans ce travail, on s’intéresse a la moaddis et commande d’un réacteur catalytique
triphasique semi fermé et d'uacteur catalytique triphasiquitensifié tubulaire de type
slurry tels que le RAPTOR®. Généralement, les réacteurs tubulaires, en raison de leur
géométrie, sont représentés gdas équations aux dérivéestpdles (EDP) non linéaires dont
I'état dépend a la fois delspace et du temps [De Toledo-2001].

L’approche couramment utilisée pour résmudes problemes de commande de ce type
d’équations est de discrétiser spatialengart une méthode d’approximation d’équations ou
de solutions des EDP, afinafitenir un systéme d’équationgféientielles ordinaires (EDO)
voire un systeme d’équation algektifférentiel et ainsi pouvoiexploiter numériquement le
modéle et appliquer par salite des commandes en dimendinie [Melo-2009; Ding-2009].

La présence d'un systeme d’agitation perfantnat la natureubulaire du RAPTOR®,
nous ont guidé vers le choix d’'une modélisatae I'écoulement dans le réacteur par une
association en série deéacteurs parfaitement agités continus avec un effet de rétro-mélange,
selon une démarche habituelle en génie pecédés [Choulak-2004]. Nous approximons
donc le systéme de dimension infinie deaté par un systeme de dimension finie.

Nous allons nous intéresser dgrar la suite a la modélisati des réacteurs parfaitement
agités qui représentent la base ahesléles développés dans ce travail.

2. Etude et modélisation des réacteurs parfaitement
agités

Les réacteurs idéaux sont des configuraia’écoulement simples, ou les conditions
hydrodynamiques et physiques sont supposéesisééal et bien déterminées. Le réacteur
parfaitement agité que nouslistbns est tel que les variabld®tat qui le décrivent sont
uniformes d’ou la terminolie d’agitation parfaite.

Ces configurations idéales permettentapgirocher le fonctionnement des réacteurs

industriels et de comprendre I'influence desapaetres critiques pour leur fonctionnement.
En outre, les réacteurs idéaux constituenbd@e des modéles ligés pour décrire des
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réacteurs réels en les reprdse@h comme des associations de réacteurs idéaux. C'est cette
facon de faire que nous appliquons dans ce travail.

La modélisation du comportement dynamiquandréacteur consisten I'établissement
d’équations de bilan d’énerget de matiere. Nous nous intésens dans cette partie a la
modélisation des réacteurs paaient agités continu (RPAC) atcelle des réacteurs semi
fermés uniformes (« semi-batch reactor » en anglais). Ces exemples sont tirés du livre de
Villermaux [Villermaux-1995].

2.1.Bilan de matiere dansles réacteurs chimiques

Considérons un volum¥ siege d’'une transformatiochimique, et un constituam. La
conservation de la matiere exige gu’a chaque instant existe la relation suivante :

i § Débit . § Débit
FluxdeA, - § Débitde . &luxdeA, - , ., -
- rant 3 - roductionA . 3 - ant 3 ~d'accumulatbn = ~deconsommatn
entrant 1 ucti 1 sortant i - s s
© ® <t © © deA, 1 © deA, 1

Les équations ont été écrites ptaipremiere fois de maniére systématique par Damkohler
en 1936 et citées par Villermaux [Villermaux-1994].

Nous allons appliquer la relation décriteé@édemment aux réacteurs parfaitement agités
continu (RPAC) et aux réacteursradermés parfaitement agités.

2.1.1. Bilan de matiere dans les RPAC

Le RPAC se caractérise par un état insta@ du mélange réaminel supposé homogene
parfaitement uniforme dans tout le volunfegure 3-4. Cet état dyitation parfaite est
représenté par la présence de l'agitateurpguit correspondre a un agitateur réel ou n’étre
gu’un symbole dans le cadre de la modélisat’un réacteur réel par agencement de RPAC.

L'uniformité de composition et de températweele fait que le débit de transformation
chimique du réactif soit le méme en tous points du volume réactiohpkermet d’écrire le
bilan de matieére instantané comme suit :

dN,

Fe QR Fq e (111.13)

x F :flux molaire d’entrée du react, (mole/s) ;

x F : flux molaire de sortie du réacth (mole/s) ;
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x V: Volume du réacteur (;

x Nk: nombre de moles du réactif (mole) ;

x R vitesse de réaction chimique (molé&/sh ;

x (. est le coefficient stoechiométriqgue de I'espkc€e coefficient est signé : il est

positif pour un produit etégatif pour un réactif.

Figure 3-4.Réacteur parfaitement agité continu

Si on se place dans le cadf@ne réaction en phase homogéAe«d produit et si on

considére que le volume du réact®uainsi que le débit volumiqusont constants, I'équation
(111.13) peut étre alors réécritensi pour le constituant A :

dc,
dt

qC, VR qC, V (111.14)
Ou:

x q: débit volumique déquide (exprimé en fifs) ;

x Cao: concentration du réact a I'entrégexprimé en mole/f) ;

x Ca: concentration du réact¥ dans le réacteexprimé en mole/f)

2.1.2. Bilan de matiére dans les réactelws semi fermés parfaitement agités

Le réacteur semi-fermé est un dispositif exeérant utilisé dans l'industrie de la chimie
fine en particulier. Certains réactifs sont auuits en cours de réamti a partir d’'un contenu
initial du réacteur, figure 3-5.
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Figure 3-5.Réacteur semi fermé uniforme.

Soit Fie le flux molaire d’'un réacti, ajouté en cours de réamti Le bilan de matiere
instantané est donné par I'équation suivante :

dN,
dt

Fe @R (111.15)
Si on se place dans le cadfene réaction en phase liquide ««® produit, I'équation

(111.15) peut étre alors réécgittomme suit pour le réactif A :

dvc,

Co VR
Q% o dt

(I11.16)

2.2.Bilan d’énergie dans le réacteurs chimiques

La modélisation du comportement dynamiquend‘éacteur nécessite aussi I'établissement
d’équations de bilan d’énergie. En effet, urstéyne en évolution chimique est le siége de
phénomenes thermiques et peut (ou r@mmanger avec le milieu extérieur.

Les bilans énergétiques relient la chaleur gégaou absorbée par les réactions chimiques et
les échanges d’énergie avec le milieu extérieur.

Si I'on considere, par exemple, un réacteuvert en régime quelconque, figure 3.4, en
application du premier principge la thermodynamique, le hila&&nergétique exprime que la
quantité d’énergie a I'entrée du réacteur (éndrgiesportée par le mélange, travail des forces
de pression...) est égale a la quantité d’éeesgirtante augmentée de la quantité d’énergie
interne s’accumulardans le réacteur.

Dans les flux d’entrée/sortitg flux d’énergie interne se geoupe avec celujui résulte du
travail des forces de pression pour donner les @'enthalpie transportés par le mélange a
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I'entrée et a la sortie [Villermaux-1995]. En tiggant les énergiesraétique et potentielle
des flux de matiere en mouvemgdetbilan d’énergie s’écrit :

du dv
Z Q FS hs Fe he d t pext d t
puissancenon thermjue  jissancethermiqe flux flux (I Il 17)
regude I'extérieur regude I'extérieur denthalpie  denthalpie  accumulatn travail deforce
sortant entrant d'énrgieinterne  depression is avis

danderéacteur dumilieu extérieur

x Q : puissance thermique recue par le réaaeua part du milieu extérieur (W) ;

x <. puissance non thermique recue parrdacteur soit sous forme mécanique
(agitation) électrique... (W) ;

x F,etFs: flux molaire respectivement d’entrée et de sortie (mole/s) ;

x he et hy: enthalpie molaire respectivement d’entrée et de sortie (J/mole) ;

x U : énergie interne (Joule) ;

x V:volume () ;

x  Pext. pression extérieure (Pa).

2.2.1. Bilan d’énergie dans les RPAC

Si on considéere un RPAC double enveloppé¢aune double enveloppe a la température
Tj), figure 3-6, a pressiop constante pey, I'€quation (111.17) peut @& réécrite ainsi compte
tenu de la définition de I'enthalpié = U+pV :

dH

Z Q Fnh, F.h, o (11.18)
| e——— | e————
— VvV —
| e———— | e————

Figure 3-6.RPAC double enveloppé.
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Si on se place dans le cadre d’'une réaction en phase liguiele produit, étant donné

qgue le mélange de sortie a la méme compos#ida méme température que dans le réacteur

et tenant compte du bilan de matiére décrit’gguation (111.13), 'équéon (111.18) peut étre
réécrite comme suit compte tenu du fait @elans I'hypothése ou tmpacité calorifique,

du milieu est supposée constante (pour les détails de calcul nous renvoyons le lecteur a
[Villermaux- 1995]) :

dT
Q hST, T q@ T T, VR.H V@ - (11.19)

Ou:
x Te:température du réac#f a I'entrée (K) ;
x T :température du réact¥dans le réacteur (K) ;
x T;:température du fluide da le caloporteur (K) ;
x Cp: capacité calorifique masgie a pression constant&(kg), supposeé constante ;
x  {:masse volumique du liquide(Kg/m®) , supposé constante ;

x ' H :enthalpie de réaction (J/mole) ;

x hj : coefficient de transfert de clealr global avec la doublenveloppe (WIKIR) ;
x S:surface d’échange @n

2.2.2. Réacteur semi-fermé parfaitenent agité : bilan d’énergie

Considérons un réacteur semi fermé double leppé (double enveloppe de température
Tj) siége d’une réaction en phase liquifigure 3.7, a la pression constart@e. En tenant
compte du bilan de matiére décrit par I'équaiibhl5), 'équation (111.17) peut étre réécrite
ainsi compte tenu du fait qie =0 et 2 0O dans I'hypothése oy & Cte :

T
Q hST, T q @ T T, VR .H V(dp(il—t (111.20)

Figure 3-7.Réacteur semi fermé double enveloppé.
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Les réacteurs idéaux permettent d’approchdoihetionnement des aéteurs industriels.
Leurs modeles constituent la base pourdéscription du comportement dynamique des
réacteurs plus complexes tels que les réacteurs catalytiques tri-phasiques.

Dans la suite de ce chapitre, nous allons riotégesser a la modéison d’'un réacteur
catalytique triphasique intensifié continu dedyslurry et a la modiéation d'un réacteur
catalytique triphasique semi fermé.

3. Modélisation d'un réacteur slurry catalytique
triphasique intensifié continu

L'objectif de cette partie est de proposaermodéle dynamique d’un réacteur catalytique
triphasique continu intensifié de typesly, tels que le RAPTOR®, acronyme d&&acteur
Agité Polyvalent aTransfert Optimisé Rectiligne », récemment développé par la société
AETGROUP. Ce réacteur est particulieremefficace pour faire face aux limitations de
transfert de masse au coursréactions catalytiques triphgsies en raison de son systeme
d'agitation trés efficace. Il est également aeapté aux processusntensification avec des
pressions et des conditionstéenpérature extrémes (jusqu'a 3@et 250 bar)¢e qui permet
d’accomplir des réactions complétes avec un tedepséjour de quelques minutes seulement.
Ce modeéle est développé pour permettreuii du comportement dynamique du réacteur.
Ceci permettra donc d’avoir de meilleures prédictions du comportement du systeme et une
étude plus efficace pour le contrdle de ce typeédeteur. Une étude décurité basée sur le
modéle développé est aussi préseatkefin de cette partie [Li-2010].

3.1.Principe du modele

Le modele est utilisé pour décrire lengmortement dynamique wah réacteur triphasique
continu intensifié tel que IRAPTOR®, au cours de I'hydroggtion catalytique en phase
liquide de l'ortho-crésoh l'aide d’'un catalyseur nickel déposé sur silicg §R,), réaction
prise comme exemple pour illustrer notremaéche. Cette réaction est représentée par
I'équation suivante :

3H, C,H,OHCH, « "% CgH, OHCH, (1.21)

Dans la suite, A désigne I'hydrogene, B-Erésol et C le méthylcyclohéxanone.

Les réactions d'hydrogénation sont largem utilisées en milieu industriel. Le
développement de modeles efficaces et fiabbes [es réacteurs triphasiques est toujours une
tache difficile car cela impligue modélisation de nombreuxpests & savoir le transfert de
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matiere gaz-liquide-solide, leaimsfert de chaleur ¢ cinétique de axtion [Bergault- 1997].

Dans la littérature, nous trouvodgférentes études concerndatmodélisation des réacteurs
catalytiques triphasiques dgpe slurry [Pinto Marian@005 ; De Toledo-2001 ; Santana-

2001 ; Warna-1996 ; Ramachandran-1977]. Cependant a notre connaissance, il n’existe pas
d’études concernant la modeélisation de&acteurs catalytiques ighasiques continus
intensifiés. En effet ce type de réacteur acamportement différenle celui des réacteurs
fermé, semi-fermé et continu non intensifié,fdil que ce réacteur permet de travailler dans

des conditions extrémes de tempémeirde pression et sans solvant.

La présence d'un systeme d’'agitation performant et la nature tubulaire du réacteur
considéré, nous ont permis de modéliser I'éemant dans le réacteur par une association en
série del réacteurs parfaitement agités continuscayn effet de rétromélange, caractérisé par
le paramétre. (les parameétres et . sont confidentiels), figer 3.8, selon une démarche
habituelle en génie de procédés [Choulak-2004].

Cette maniére de modeéliser les flux dans éeteur est trés flexible et conduit a un modéle
de dimension finie. Ceci perméé considérer les trois phaseazgliquide, solide) et aussi de
tenir compte de la dispersi@xiale dans le réacteur. De i@me maniére, I'écoulement a
contre-courant dans le fluidealoporteur est traité comme une association en séri¢ de
réacteurs parfaitement agités continus.

Une caractéristique des réacteurs intersiéét I'importante masse du corps du réacteur
par rapport a celle du milieu réactionnel. Ceermet de travailler dans des conditions
extrémes de température et de pression ee s®durité. Par conséquglat masse métallique
du réacteur joue un réle important dans lenportement thermique du systéme [Benaissa-
2008]. Cette caractéristique nous a amedécomposer le corps du réacteurJemorceaux
ayant chacun une température uniforme, figuge Ghacun associé a uneve agitée pour le
milieu réactionnel et une cuagitée pour la double enveloppe.

76



Chapitre 3 - Modélisation des réacteurmbdiques triphasiques gaz-liquide-solide

Figure 3-8. Discrétisation spatiale du mini réacteur [Bahrouri-2010].

3.2.Modéele dynamique

Le modéle est composé d’équations de bilamd&ére et d'énergigour les particules du
catalyseur, la phase gazeuse et la phase liquide, et également d’équations de bilan d'énergie
pour le corps du réacteur et pour le fluide refroidissement circulant dans la double
enveloppe [Bahroun-2009; Bahrde2010 ; Shi-2010).

Le modele cinétigue retenu ekinné par I'équatin (111.11), oUA représente I'hydrogéne,
B représente I'o-crésol € le methylcyclohexanole, la constante de vitesd€, et Kg qui
représentent respectivement les ¢antes d’adsorption des réactifd et B varient
exponentiellement en fonction tletempérature [Hichri-1990]:

k 546.10° exp( 82220/ RT,) (1n.22)
K, 105510 %exp( 5003 RT,) (111.23)
Kg 75410 °exp( 16329 RT)) (111.24)
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Ts représente la température de grains de catalyseur qui est supposée uniforme. Les
parametresKa et Kg sont des constantes d'équilibre d'adsorption qui diminuent avec la
température.

Les hypotheses suivantes ont été conégpour I'établissement du modele :
Hypotheses Ill.1

x La température de la phase gaz et de la phase liquide sont considérées uniforme et
égale ars ;

x Le transfert d’hydrogene de [zhase gaz vers la phaseuiide est représenté par un
coefficient global de transfekia ;

x Les résistances de transfert de masse et de chaleur a la surface et dans les pores du
catalyseur sont représentés par respectivepgnin coefficient global de transfert de
masseksa;; et un coefficient global de transfert de chateag ;

x Le bilan matiére dans la phase gazeqgsi.est supposée étre tleydrogene pur, est
écrit en régime stationnaire ;

x Les capacités calorifigues molaiigg sont supposees constantes.

x La variation de pressidn est négligeable.

Considérons d'abord la partilynamique du modele. Les étjoas de bilan sont écrites
pour chacun des trois volumes élémentaires, a savoir, le milieu réactionteeliquide de
refroidissement d@ le caloporteut‘jk et le corps métallique du réacteyf, désigné par

l'indice k (voir figure 3.8). Le volume réactionn&lest composé de trois phases : le volume

de la phase liquidg¥*, le volume de la phase gaze@é et le volume de la phase solide

A (avecH A A 1 (l1.3)). La rétention gazeuse! (I1l.1) et par conséquent l'aire
interfacialed;, sont supposées varier le long de I'axe du réacteur a cause de la consommation

d'hydrogéne. Par conséquent, le débit volumiqugadde long du réacteur varie selon I'index
k, alors que le débit vomique de phase liquidg et celui de la phase solidesont supposés
étre constants.

Bilan de matiére du réactif A

phase liquide
d *
WS 1 o act 12mch Vikao Gy G VG G (12s)

La solubilité de I'hydrogéne a linterface gagtlide est calculée en utilisant la constante
d’Henry (111.4) [Hichri-1990] :
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*K p
Ca HeX
phase solide
k dCZS k1 k1 k k k k
/j/ — 1 MSCAS [quAs 1 stCAs \ kIsals A CAI CAs

dt
Q HW*RCq Cos Te)

Bilan de matiére du réactif B

phase liquide

dcs
WAL @ pgCht BChT @ 200Ch V¥ ks 4(Ch Ch)

dt

phase solide

89S 1 o R 1 2mC Vg, G @HURCLCET

dt

Bilans d’énergie

Phase fluide (gaz et liquide)

dTf

Vk léqupA ’llkllt’cpl T hSk Tnlfl Tfk thsals(-rsk Tfk)

YCoa (@ Dol TET B TEY (1 2Da5Tf
(Cp (1 QChTfkl @|Tfkl @ qulek
Phase solide

dTX
k

/é/k lS/' r HRCRS’ Cé,s’Tsk

thSa|S Tfk TSk l&ps 1 D]s TSk TSk ! @S TSk TSk !

Corps métallique du réacteur

k
VA %cpm—d;m hs TF TX h, S T’ ki Tk

Fluide caloporteur

! §: Surface d’échange @ h : coefficient de transfert de chaleur (w/Kjm

(111.26)
(I1.27)
(111.28)
(111.29)
(111.30)
(I1.31)
(11.32)
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k

dT,
J k—+J k1 k k k 1
Vi YCoi— MiSTTm ° 7 17 {Cya 7 T, (111.33)

Afin de prendre en compte la consommation d'hydrogéne en phase gazeuse, le bilan de
matiére est écrit en régime stationnaire

1 2DAS I, Vika“Cl CX 1 DA'SI,, DH'S I (111.34)

La consommation d’hydrogéne est supposdairé seulement la rétention gazeu)g&/eians
I'équation (I11.33), ce quisignifie que la densité de flux d’hydrogerk,, est supposee
constante. Le nombre de bulles d’hydrogBiie supposées sphériques avec un rayon

constant, r, 0.3mm , représente la rétention gazeuétsuivant I’équation suivante :

4
VNS & (111.35)
L'aire interfacialea; dépend du nombre de bulles d’hydrogBifeuivant I'équation :

a'vk NKa §? (111.36)
3.3.Simulation en boucle ouverte

Le modele mis en place permet de repige les principalescaractéristiques du
comportement dynamique du mini-réacte@ntmu intensifié en boucle ouverte.

Les conditions opératoires et @ns parametres du modele @té fournis par la société
AET (dimension du réacteur, enthalpie de réactemcoefficients d’échange de chaleur et le
coefficient de transfert de matiere gaz-liquédiéentrée du réacteur). kautres parametres du
modele, sont tirés de la liteture [Hichri-1990 ; De Toled2001]. Toutes ces valeurs sont
fournies dans I'annexe |I.

Le point de fonctionnement nominal obtenu gas données expérimentales d'un pilote du
RAPTOR® est défini par les conditions suivantes. catalyseur dispsé dans I'o-crésol
liquide est introduit dans le réacteur avecl'igdrogéne a une pression P de 200 bar. Le
fluide caloporteur est troduit a une températufig.

Les conditions opératoires opérmis d'avoir une conversidsupérieure a 98%, qui est
un objectif continuellemenmecherché dans l'industrie, figure 3.9.

25 : surface (M)
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Figure 3-9.Evolution de la conversion en régimeatationnaire le long du réacteur.
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Figure 3-10. Evolution dynamique des températures a la sortie du réacteur.
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Figure 3-11. Evolution temporelle et spatiale dda température du milieu réactionnelT;

La figure 3-10, présente le comportement dyitie des températures de sortie dées que
I'hydrogene est introduit dans le réacteur. Nous remarquons que la température du milieu
réactionnel est tres limitée et augmente esmeit de 102°C. La température de la phase
solide est |légerement plus élevée que celle dewikactionnel car la réaction a lieu dans les
pores de catalyseur.

Nous observons également que la tempésatiur caloporteur reste giment constante,
tandis que la température du corps du réactestéheve que de seulement de 63°C. En effet,
compte tenu de la trés faible valeur du rapport des inerties thermiques milieu réactionnel-métal
caractérisant ce type de réacteur, le niveau de température atteint dans le métal est faible. Ainsi, a
'image d’'un systeme mécanique, le corps métallique joue le double réle d’un absorbeur et d’'un
amortisseur d’énergie. Nous pouvons conclure lgumasse métallique du réacteur joue un role
important dans le comportement thermique du réa¢Remaissa-2008]. Ceci va nous amener
par la suite a utilisecette caractéristique pola conception d’'undéoi de commande de ce
réacteur.

La figure 3-11 présente I'évolution temporebe spatiale de la température du milieu
réactionnel. Les résultats obtemasntrent qu’il n’existe pas deoint chaud. Par conséquent,
nous pouvons constater que le corps du réacteur a tendance a stocker I'énergie libérée par la
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réaction et que le réacteurypdonctionner dans des conditioré&actionnelles séveres, mais
sans danger. Nous pouvons aussi remarquer quani&du réacteur ou les températures sont
les plus élevées est a la sortie du réacteur.

Nous allons maintenant utiliser le modeleveléppé pour réaliser des études de seécurité
concernant le mini réacteur.

3.4.Etude de sécurité

Cette partie de notre travail s’inscrit $ale cadre du projet de recherche ANR
« PROPRESUR ». Rappelons glebjectif de ce projet visea étudier la possibilité de
remplacer les réacteurs discontinus par desta@ex continus intensifiés qui associent des
mélangeurs performants avec des échangeurs themefficaces et des réacteurs, tels que le
RAPTOR®. La sécurité des atats de production fapartie des questiorgui se posent pour
juger de l'intéréd’un passage discontinu — continu.

Les réacteurs intensifiés say@néralement présentés comnteimsequement plus sdrs que
les cuves agitées grace a leur excellente capieitéfroidissement et a leur volume réduit. Il
n'existe cependant pas d'étudgstématique qui précisesleonditions d’amélioration en
matiere de sécurité. Ainsi, les conditions opérasodes réacteuiatensifiés sont telles que
d’autres risques potentiels liés a lintercsion peuvent apparaitre (fuites sous haute
pression, concentratis élevées) [Bahroun>®009]. Ainsi une étude HAZOP (HAZard
OPerability) a été réalisée par les memsbmu projet pour comparer deux ateliers
d’hydrogénation, continu intensifié s¢mi-batch en cuve agitée.

L’intensification peut conduire a des niveauxpession et de tempdure tres éleves, ce
qui peut créer des problémes de sécurité. Cependadiste trés peu d’études sur la sécurité
des procédés intensifiés démontrant que les-macteurs intensifiés sont intrinsequement
sars.

La méthode HAZOP a été développée par la&sédmperial Chemical Industries (ICI) au
début des années 1970. C’est un outil utiesédéveloppé depuis plusieurs années pour
analyser les risques potenti@lssociés a Beloitation d'une instaltéon industrielle [Royer-
2009]. Pour certains écarts de fonctionnenpeténtiellement dangereux, notamment pour les
réacteurs chimiques, I'équipe menant unel@&tHAZOP ne peut gatoujours évaluer les
actions correctives pertinentes correspondattes.analyse de sécurité HAZOP assistée par
un modéle dynamique du procédeé étudié, peut @&nsidérée en réshnt des simulations
numeériques afin de trouver des actions correctives efficaces.
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350

300 -

250| e —

Température du corps du réacteur (C°)

Phase II: Arrét de la

Phase |: Régime
pompe du caloporteur

stationnaire

200 1 1 1 1 1
0 200 400 600 800 1000 1200

Temps ()

Figure 3-12. Evolution temporelle de la tempéature du corps du réacteur (associé au
J*Me réacteur de la discrétisation) suite & un arrét de la pompe du caloporteur.

Dans cette partie nous présentons quelquetiatssde I'étude deésurité HAZOP assistée
par le modéle dynamique du mini-réacteur gateadéveloppé précédemment. Cette étude est
effectuée en réalisant des simulations numoés afin d’évaluer [l'efficacité d’actions
correctives dans le bake remédier aux conséquences d’'daeve de linstallation. A noter
que ce travail a donné lieu a un article publié [Li-2010].

On se place dans le cas oudacteur a atteint le régimeagbnnaire. L'étude va porter sur
la température du corps dt™réacteur et ce en raison du faite la température du corps du
réacteur est limitée par une température male de 250°C (valeur imposée par les joints
utilisés dans le réacteur) et aussi suite asultéts des simulations en boucle ouverte qui ont
montré que la zone la plus chawd a la sortie du réacteur (réactdur

La figure 3-12 représente un arrét soudde la pompe d’alimentation du fluide de
refroidissementd=0) survenu a t=500s.dds pouvons constater quetéampérature du corps
du J*™réacteur croit et atteint rapidement unkewamaximale de 250°C (valeur imposée par
les joints utilisés danie mini réacteur) about de 165 secondes. Cettdeur met en exergue
le caractere sOr de ce type de réacteur.eHat, les technologies actuelles (automates
programmables...) peuvent agir en beaucoup moins de temps.
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Trois actions correctes sont proposees :

x Arrét de I'alimentation en hydrogéne ;
x Arrét de I'alimentation en o-crésol ;
x Arrét de 'agitation dans lbut de diminuer le transfert de matiere gaz-liquide.

La figure 3-13 permet la comparaison des gueninces des trois actions proposeées. Elles
sont appliquées séparément a l'instant t=66®rsges, lorsque la terdmture du métal du
dernier réacteur a atteint la valeur maximalerée (250°C). Nous remarquons que l'action
d’'arrét de I'agitation et celle d&arrét de I'alimentation en gazl@ntrée sont trés efficaces et
permettent d’agir immédiatement afin de o@dir la température du corps du réacteur.

Dans le cas des réacteurs semi-fermé ou feqoend un tel effet exothermique est détecte,
il peut étre trop tard, en raison Bemasse et de l'inertie thermique. De plus méme si la dérive
est détectée rapidement, les actions correcfieesent ne pas étre assez rapides pour éviter
un emballement thermique car des réactifspu s’accumuler dans le réacteur.

260 ——
Phase Il: !
) Arrét de la
55y pompe du i
Tmax=220°C caloporteur
250 - S .
O i ! \?\f ~ _arrétdugaz
s s | 1 -
- | A 4
i) : ! L arrét de
\% | ! S I'agitation
S 240 1 w - .
> | ! N
© | | N
3 | : \\\
£ 235¢ | | N
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g ! | correctives
= |
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o 225+ | | —
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Figure 3-13. Conséquence des actions correctives sur I'évolution temporelle de la
température du corps du réacteur (associé alf™réacteur de la discrétisation) suite &
un arrét de la pompe du caloporteur.

Une autre caractéristique de sécurité intrins@luetacteur est 'imptant ratio (masse du
corps du réacteur / masse de la phase pseudo fluide). En effet, le corps du réacteur joue un
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réle important dans la dynamique du systetgs lors qu'il permet d’accumuler I'énergie
libérée par la réaction chimique durant unew@dde procédé. Ce comportement thermique

confere au mini réacteur une caractéristiqugpplémentaire qui paipe a sa propriété
d’appareil intrinsequement plus sar.

Une fois le comportement du systeme en wocverte simulé, une étude de sensibilité
est effectuée dans le chapitreGeci nous permettra non seuksmh de vérifier la cohérence
du modele, mais aussi de vérifier la setigBodu modéle par rapport aux variations des
entrées du mini-réacteur pour ensuite mettre en place une loi de commande pour le controle
de la conversion de I'o-créka la sortiedu réacteur.

4. Modélisation d'un réacteur semi-ermeé
catalytique triphasique

L'objectif de cette partie est de proposarmodéle dynamique d’un réacteur catalytique
triphasique semi-fermé. Ce modele est dgyadopour permettre le suivi du comportement
dynamique du réacteur. Sous certaines hyposhese modele réduit eensuite proposé en
vue de sa commande.

4.1.Modele dynamique du réacteur

Le systéeme étudié est un réacteur semi deparfaitement agité siége de la méme
réaction : I'hnydrogénation catalytig de I'o-crésol, figure 3.14.

Gaz
_ N 4
P=15 bar >
a4 Sdide
Tj

Figure 3-14. Réacteur semi fermé siege d’une e&tion d’hydrogénation catalytique.
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Les hypotheses suivantes ont été considguéar |'établissement de ce modele :

Hypotheses 111.2

X

La phase liquide est supposée idéale efajjament agitée de telle sorte que les
variable d’état€, et Cg sont spatialement uniforme.

Le transfert d’hydrogene de [zhase gaz vers la phaseuie est représenté par un
coefficient global de transfekia ;

La température de la phase gaz et de la phase liquide sont considérées uniforme et
égale ars ;

Les résistances de transfert de masse et de chaleur a la surface et dans les pores du
catalyseur sont représentés par respectivepsnin coefficient global de transfert de
masseka, et un coefficient global de transfert de chalgua, ;

Le volume de la phase liquidg est constant ;

La pressiorP est constante ;

L’alimentation du réacteur se fait par de I'hydrogene pur ;

Le nombre de moleBbly, est constants dés lors que le solvant ne participe pas a la
réaction ;

Les capacités calorifiques molaiigg sont supposées constantes.

Bilans de matiére pour le réactifA :

Phase gaz
dCAg .
Phase liquide
dCAI *
Vi VikaCy Ca Vi ksas ,Cp Chas (111.38)
Phase solide
dC,
Vs dt VI kIsa-ls A CAI CAS Q ‘SNSR(CAS’CBS’TS) (”I-39)
Bilans de matiére pour le réactifB :
Phase liquide
dcC
V=BV K¢ 5 Cy Chs (111.40)
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Phase solide

ST VI kIsals B CBI CBS @ QVSR(CAS’CBS’TS) (III'41)

Bilans d’énerqgie

Bilan d’énergie dans l@hase pseudo-fluide

dT;
NBICpBI NsIvCpsIv NAICpAI NAngAg F (|||.42)
hSTj Tf VI hsals (rs Tf ) I:AeCpA TAe Tf
Bilan d’énergie dans la phase solide
dT, .
(stCps T Vlhsals(Tf Ts) Vs lsl rH R(CAs1CBs'Ts) (”I'43)

A noter que la vitesse de réactiéhC,,,C,,, T, est donnée par I'équation (Ill.11). La
solubilité de I'hydrogéneC,, est donnée par I'équation (I11.26).

4.2.Simulation du modeéle en boucle ouverte

On considére un réacteur semi fermé de volwwént. 2/3 du réacteur est rempli
initialement par le réactiB (o-crésol) et le solvant (isopropranol), soit*4rhe liquide
réactionnel est initialenmé composé de 70% en volume dévant et de 30% en volume d’o-
crésol pur et est préchauffé & 100°C. Le reste du réacteur, Spés2raccupé par le réachf
(H2). Le catalyseur occupe 4% du volume ldephase liquide. La réaction a lieu a une
pression constante P de 15 bar (les paramétresodéle ainsi que deconditions opératoires
sont données dans I'annexe ll).

En utilisant les conditions opoires précédentes, nousngions le comportement du
réacteur. Les figures 3-15 et 3-16, présaritévolution des concentrations du réa&iét des
températures dans la phase liquide et dans le catalyseur.

Nous remarquons que loncentration du réactiB dans les deux phases est presque

identique (sauf pour le début de réactionpubl remarquons aussi que la température du
milieu pseudo-fluide et celle du catalyseur sont similaires.
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Figure 3-15. Evolution de la concentration du réactifB dans la phase liquide et dans le

catalyseur.
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Figure 3-16. Evolution de la température du milieu pseudo-fluide et du catalyseur.
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Figure 3-17. Evolution de la concentration du réactifA dans la phase liquide et dans le
catalyseur.

La figure 3-17 présente I'évolot de la concerdtion du réactifA dans les phases liquide
et solide. Nous remarquons que les concentrations du réadths les phases liquide et
solide sont identiques (sauf pour le début de réaction).

D’apreés les figures 3-15 -B#, nous pouvons procéder a unguetion du modele, dans le
but d’obtenir un modéle simplifié pour t@mmande en température du réacteur.

4.2.1. Réduction du modele pour la commande

Dans le but d'utiliser un modéle simplifigour la commande et en se basant sur les
constatations des figures 3.15-3.17, nousnallprocéder a une réduction du modéle. Pour
cela, nous allons suppodes hypotheses suivantes :

Hypotheses 111.3:

x La phase solide et la phase liqusiat supposées étre en équilibre ;
x Le bilan de matiere dans la phase gat écrit en régime stationnaire.

La premiere hypothese implique ges concentrations des composait8 et C ainsi que
les températures sont supposées étres egabsslalgphase liquide et la phase solide. Par
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conséquent, les deux phases peuvent étres stggphemogenes. La vitesse de réaction peut

Ka(MKg(T)CaCo

alors étre donnée paR C,,Cq, T Kk(T) :
1 Ka(MCa 1 Kg(T5)Cy

La deuxiéme hypothese permet d’éerjue le flux a I'entrée du réactey. est égale au

flux de matiere entre la pba gaz et la phase liquide, a,, CyT CuV .

Le modele simplifié est composé bigan de matiere pour les composaAiB et C dans la
phase liquide et d’'un bilan éhergie. Le modele est donné par les équations suivantes :

Bilans de matiére :

Réactif A
dCAI .
Vi— VikiaCa Ca @ WsR(CaCanT) (111.44)
Réactif B
dC
I dtBI Q WSR(CANCBUT) (|||.45)
Produit C
dC
v df L QUWR(C,,CyT) (I11.46)

Bilan d’énergie :

dT

NaiCpar NeiCpai NsCpsiv  NeiCpoi NagCpag NSCDSE (1.47)

hST;, T FalpaTae T Vs ¢'HRC,,Cy,T)

A noter que la solubiié de I'nydrogéneC ), est donnée par I'équation (I11.44).

4.2.2. Comparaison du modele comiet et du modele réduit

Nous simulons les deux modéks utilisant les conditions o@oires décrites au début de
la partie (4.2). Pour cela, nous fais varier la temgrature du caloporteuf; et nous
observons le comportement des deux modeél€s (Modeéle complet ; MR : modéle réduit).
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La figure 3.18 présente I'évolutiothes concentrations des deux réackifet B et de la
température de la phase pseudodf et liquide suite a desnaions de la température du
caloporteufT;. Nous remarquons que le comporten@yrtamique du modéle réduit suit bien
celui du modele complet. L'effet de la vdiian de la températurdu caloporteur est reproduit
par le modele réduit.

Nous allons utiliser ce modéle dans leagitre 5, pour la comsuction d’'une loi de
commande en température du réacteur semi fermé.

Figure 3-18. Comparaison du Modele Complet et du Modele Réduit ste a
des variations deT;.

5. Conclusion

Dans ce chapitre nous avons d’abord donné&deactéristiques pringales des réactions
catalytiques gaz liquide solide. Nous avarssuite développé un modéle pour un mini-
réacteur catalytique triphasiqaentinu intensifié. Le modele déloppé a permis le suivi du
comportement dynamique du réacteur en boookerte. Nous avons p#a suite souligné
'importance de la modélisation dynamique ddes études de sécurité des installations
industrielles.
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Les simulations en boucle ouverte du mini réactcontinu intensifié, nous ont permis de
constater le réle important du corps métalligweréacteur dans le comportement thermique
du systéme, grace a son importante inertientfipre [Benaissa-2008]. Cette influence est due
a I'importante masse du corps du réacteur comparée a celle du milieu réactionnel. Le corps
métallique du réacteur est un corps pur, ddnest homogénePar conséquent, sa
disponibililité peut étre calcae facilement. De plus son nhomlge moles et son volume sont
constants. Nous allons dontliger cette caractéristique dafes chapitre 4, pour mettre en
place une loi de commande dandid de contréler la conversiate I'o-crésol a la sortie du
réacteur. Ce controle sera doffileetué par le biais du contrétke la température du corps du
réacteur.

Dans la deuxiéme partie de ce chapitreys avons développé umodéle d'un réacteur
catalytique triphasique semi fermé. Soustaipes hypothéses et en se basant sur les
constatations des simulations en boucle devetu réacteur semi fermé, nous avons
développé un modele réduit du réacteur,cqmactérise un systémesonophasique homogéne.
Ceci implique que la disponibilité de cette phdhomogene peut étre calculée. Ce modeéle
sera utilisé dans le chapitre 5 pour développge loi de commande pour le contrble en
température du réacteur semi fermé.

D’un point de vue commande, les réacteurs gemiés se difféerent des réacteurs continus
par le fait qu’il n’'y a pas de régime stanaire durant les phasee fonctionnement, par
conséquent il n'existe pas de consigne tams ou de point stationnaire autour duquel on
peut réguler les varialdad’état du systéme.

Dans les chapitres 4 et 5, nous allons donttrenen place des lois de commande, pour le
contrble de ces deux réacteurasées sur la concavité dddaction d’entropie des systemes
homogenes et l'utilisation da fonction de disponibilité #grmodynamique introduite par E.
Ydstie et A. Alonzo [Alone-1996; Ydstie-1997]. Dans leas du réacteur continu
(RAPTOR®) l'objectif de contrblesera de réguler la converside I'o-crésolautour de la
valeur obtenue en boucle ouverte (figure 3E9ns le cas du réacteur semi fermé I'objectif
sera de contrdler la tempéure du réacteur suivant unansigne de température donnée.
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—Optimisation et controle d’un mini-

réacteur catalytique triphasique intensifie

continu de type slurry

L’étude bibliographique prést¥e dans le chapitre 1 moernant la commande des
réacteurs catalytiques triphasiques continus de sfpey, a montréque la plupart des
approches proposées se basent sur des outdmpat mathématiques et ne prennent pas en
compte les aspects énergétiques et thdymammiques dans I'élaboration des lois de
commande. Notre objectif dans ce travail est de synthétiser dedel@emmande reposant
sur la thermodynamique irréversible péricontrdle de ce type de réacteur.

Les réacteurs catalytiquedptiasiques ont un comportement complexe qui est dd aux
interactions entre I'éngre, la matiére et la cinétique déaction. Ceci implique un caractére
fortement non linéaire de ce type de réacteur.cBaséquent, I'utilisgon d’une stratégie de
contrble avec des techniquesoptimisation serait une oppganité pour faire face au
probleme de fonctionnement de ce réacteur, aiveau élevé de performance et de sécurité
[Young-2006].

Ce chapitre présente le contr@etropiqued’'un mini-réacteur intesifié continu agité de
type slurry. Un pilote du RAPTOR® siegeude réaction d’hydrogénati catalytique de I'o-
crésol, est pris comme exemple pour illustrer notre démarche.

Ce chapitre s’articule comme suit. Noysésentons d’abord la problématique de
commande. Par la suite, une étude de sensibiité&tablie dans leut de sélectionner de
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maniere pertinente les variables d’entrées/sorhiesis analysons par la suite le schéma de
contréle du réacteur. En effaune stratégie de commandérairchique a deux couches est
proposée pour la régulation de la conversionae&nésol a la sortie duacteur : la résolution
d’'un probléme d'optimisation, qui calcule unejectoire optimale de température, est
combinée avec un algorithme de commande utilisant la fonction de disponibilité
thermodynamique comme fonction de Lyapunov. iErdies simulations montrant I'efficacité

et la robustesse du schéma mis en place sont présentées

1. Objectifs et problématique de la stratégie de
commande

Le choix d’'une stratégie de contréle dépend des objectifs opérationnels : fonctionnement
en toute sécurité, un produit de haute qualités économies d’énergie, des contraintes
économiques ou environnementales [Etchells-2005].

L’'un des premiers problemes que I'on doit iéh@ lorsque I'on veut établir une stratégie
de commande est de sélectionner [\arWal -2001 ; Skogestad-2000 ; Foss-1973] :

x les variables a contréler ;

x les variables a manipuler,

x les variables a mesurer ;

x le schéma de contréle (gtture qui interconrate les mesures, les consignes et les
variables manipulées) ;

x le type de contrdleur (PID, commangedictive, commande adaptative...).

La sélection du schéma de contrble se lessentiellement sur la connaissance du degré
d’'influence des variables d'entrée (varibl manipulées et perturbations) sur le
comportement du systeme étudié. L'étude desataristiques statiques peut étre une méthode
efficace pour déterminer l'effet de variatiom® ces variables sur le comportement du
systeme.

L’hydrogénation catalytique de l'o-crésol est une réaction fortement exothermique. En
milieu industriel, la maximisation de l@mversion de I'o-crésol en phase liquidela sortie
du réacteur tout en évitant tout écart de sécurité (emballement thermique) est un objectif
continuellement recherché. L'dujtif de commande est donc lguétion de la conversion de

! La conversion en phase liquidk, s’exprime en fonction de la concentration en phase liquide en @gtrée

- Co Cq
de la concentration en phase liquide en régime stationﬁ‘%flrecomme suit : K %.
BI
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I'o-crésol en manipulant la température dudtiicaloporteur a I'erde du réacteur, qui est
une pratique couramment utilisgelustriellement, avec ummctionnement en toute sécurité,
figure 3.8.

Nous realisons dans cette partie une aratless caractéristiques statiques du modéle du
mini-réacteur développé dans la section Xlapitre 3. Ceci nous permettra non seulement
de vérifier la cohérence du modele mis en plaegs surtout de connaitre la sensibilité des
sorties (températures et concentrations.ajx variations des entrées du réacteur
(températures, débits...).

Notre étude va donc porter donc sur le cortgoent statique de la conversion de l'o-
crésol, de la température du milieu réactioriiget du corps du réactedy’, a la sortie du

réacteur, ainsi que sur la teémpture du fluide caloporteur a contre courant a la sortie du
circuit de refroidissement;’ .

1.1.Point de fonctionnemet et contraintes

Tout d’abord,nous nous intéressons aux variables mesurées. Elles dépendent des capteurs
existants et habituellement mis en ceuvre dessndustries de pcédés. Nous considérons

que la température du milieu réactioriyg| la température du corps du réactdyr a la

sortie du réacteur ainsi que tampérature du fluide caloporteen sortie du circuit de
refroidissemen‘[ﬁ, peuvent étre facilement mesuréedigne. Par contre la mesure en ligne
de la conversion n’est pas upetique courante. La convesai n’est mesurée que hors ligne,
sauf cas particulier. Par conséquentcantrole en ligne dé&a concentratio;, ne peut donc

pas étre réalisé directement.

La température du corps du réacteur, ndtéeadmet un maximum de 523.15 K imposé

par les joints utilisés. Cela crée ummtrainte qui ne doit pas étre dépassee.

Température du miliey  Température du Température du | Conversion de I'o-
reactionnel corps du réacteuir” | fluide caloporteur | crésol 3 la sortie
T (K) (K) T’ (K) (%)
545.5 486.2 454.45 98.23

Tableau 4-1. Point de fonctionnement PFS) obtenu expérimentalement.

Les conditions opératoires (annexe |) dé&fpour un pilote du RAPTOR® ont permis
d’obtenir expérimentalement en régime statarenle point de fonctionnement sur lequel va
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porter I'étude des caractéristiques statiquesr@hcteur, qu'on notera PFS. Le point de
fonctionnement est donné paflableau 4-1

Variables en entrée Valeurs Plages de variations

Température du fluidealoporteur en entrde (K) | 438.15 | 095*T° & d105*T]

Température du milieu réactionnel en entrée
438.15 | 095*T,, d,, d105*T,,

To (K)

Débit du milieu réactionnel en entrég(m®/s) ‘71-167 €1 07*q dy dL3*q
Débit de I'hydrogene en entrégo(m3/s) 1.1e-5 0.7* gy gy dL3* gy,
Débit du fluide caloporteur en entr(a(?(m?’/s) 1.22e-4 | 07*q oy dL.3*q;

Tableau 4-2. Conditions opératoires permettant d’obtenir PFS.

Le Tableau 4-2présente les valeurs des entrées qui ont permis d'obtenir ce point de
fonctionnement. L’étude de sensitdlva consister a déterminerlsurs variations en entrée
du réacteur influent sur les variables detisodéfinies précédemment (on considérera une
plage de variations de +-5%rdes températures en entrée du réacteur et de +-30% sur les
débits volumiques en entrée ddacteur). Ceci permet de détamer les perturbations les plus
génantes a I'entrée du réacteur et de montrpetinence d'utiliser la température du fluide

caloporteur en entréd&,”, comme actionneur.

1.2.Etude de sensibilité

Dans le cas des réacteurs in#iéiés, ou la réaatn a lieu a haute température, la double
enveloppe joue un double réle dans I'évolutiodadeéaction. D'une part, elle est liée a des
problemes de sécurité puisqu’elle permetdi&oidissement de la température du corps du
réacteur afin d'éviter un emballement thermique. D'autre parpegiteet le contrdle indirect
de la conversion a travers le contréela température du milieu réactionnel.

La figure 4-1 illustre la sensibilité des teémptures de sortie a@te la conversion par
rapport aux variations a l'entrée de la tempéeadiur fluide caloporteur ériations allant de -
5% a +5% autour d§j°). Nous remarquons que les tengiéres de sortie ainsi que la
conversion sont trés sensibles aux variationij(ﬂePar conséquent, la température du fluide
caloporteur serait un excellenhoix en tant que variabla manipuler pour contréler la
conversion. Ce phénomeéne est souabservé dans l'industrie.

98



Chapitre 4 - Optimisation et contrdle d’'un mini-réacteur gétale triphasique intensifié continu de type slurry

540 H

. T T

L~

A

520 -

500 -

480

460

Température (K)

440 -

420 -

-5%

100

I
-4%

| | | | |
-1% TjO +1% +2% +3% +4%

Température (K)

I I
-3% -2% +5%

99+
98-
97+
96+
95+

Conversion (%)

93

-5%

4%

L L L
-3% -1% o +1% +4%

Température (K)

|
-2% +2% +3% +5%

Figure 4-1. Sensibilité des températures et de leonversion a la sortie du mini-réacteur
par rapport aux variations en entrée de la température du fluide caloporteuﬂ'jo.
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par rapport aux variations en entrée de la température du fluide en entréy.
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La figure 4-2 présente la sdnifité des températures derte et de la conversion par
rapport aux variations de la teémpture du fluide réactionnel en entrée (variations allant de -
5% a +5% autour d&). Nous remarquons que la convensist sensible aux variations en
entrée dd. En effet, une diminution de 5% dg entraine une diminution de plus de 8% de
la conversion. Par conséquent une dimontien entrée de la température du fluide
réactionnel, entraine une dégation de la qualité du prodeit sortie du mini-réacteur.
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‘T 480 -* P! 1
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Figure 4-3.Sensibilité des températures et de leonversion a la sortie du mini-réacteur
par rapport aux variations en entrée dudébit volumique dufluide en entréeq.

La figure 4-3 présente la sébiité des températures dertie et de la conversion par
rapport aux variations en entrée du débit volumique d’'o-créswiations allant de -30% a
+30% autour dey). Nous remarquons que les températatesortie ainsi que la conversion
sont sensibles aux variations de En effet une diminution ddébit d’o-crésol en entrée
permet d'obtenir une meilleure conversior¥ 99.9%) avec de meilleures conditions
thermiques. Toute fois, ce résultat conduit a balsse de la productivité et par conséquent
présente un intérét moindre.

La figure 4-4 présente la sébiité des températures dertie et de la conversion par
rapport aux variations en entrde débit volumique d’hydrogéngy (variations allant de -
30% a +30% autour dgy). Nous remarquons que la corsien est plus sensible que les
températures de sortie aux variationsggle A noter qu’'une diminution du débit volumique
d’hydrogéneqqo en entrée du réactede 30% entraine une baisse de la conversion de 2%
environ.
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La figure 4.5 présente la sensibilité des térafures de sortie et de la conversion par
rapport aux variations en eé& du débit du fluide caloportegr(variations allant de -30% a
+30% autour dej). Nous remarquons que les températulesortie ainsi que la conversion
ne sont pas sensilsl@wux variations dg;. En effet, le débit du fluide caloportegjrest trés
élevé, pour permettre une évacuation tres ragelda quantité dehaleur dégagée par la
réaction. Une marge importante a été prise desiconditions opérat@s pour garantir le
fonctionnement du réacteur en toute sécurité.

Les résultats obtenus grace a la caractérisation statique du modéle, nous permettent aussi
de conclure sur la cohérence du modele miplace. D’autre part, €tude effectuée nous a
permis de constater la sensibilité de la cosiom de I'o-crésol aux variations du débit
d’hydrogene qq, du débit et de la température de l'o-crésol en entrée du réacteur
(respectivementy et Typ). Par conséquent, une perturbation sur ces variables affectera la
conversion de l'o-crésadt ainsi diminuera la qualité daroduit en sortie du réacteur. Elle
peut conduire aussi a des problémes de séciritdter que ces troiariables représentent
des perturbations mesurables. En effet, les deux réAc&t8 (hydrogéne et o-crésol) sont
des corps purs. Par conséquent, leurs dgistsrent étre mesurés facilement en milieu
industriel.

La figure 4-1 nous a permis de constater tpge variables de sortie (températures et
conversion) sont trés sensibles aux vamaicen entrée de la température du fluide

canporteur,TjO. Ainsi, ce résultat conforte notre ckail'utiliser cette variable comme un

actionneur efficace pour contrélerdemportement du mini-réacteur.

Apres avoir donné les objectifs de commande et identifié les variabheanipuler ainsi
que les perturbations en entrée du réacteur, intéressons nous a la synthése d'un schéma de
contrdle qui tient compte des propriétés dgstemes thermodynamiques irréversibles.
Notre objectif est de réguler la conversion du ré&tf la sortie du réacteur tout en évitant
I'emballement thermique. Il s’agit donc dechercher une méthode de commande stabilisante,
ce qui implique la recherche d’'une fonctide Lyapunov basée sur des caractéristiques
énergétiques du réacteur étudié.

2.Structure de contrble applicable industriellement

Nous proposons dans cette partie un schéenaontréle hiérarchigue mono entrée/mono
sortie (SISO) par retour dersie a deux couches pour le miréacteur intenBé continu.
L’étude des performances du contrdleur sesgéeen simulation. Pour cela, nous présentons
tout d’abord le principe du schéma de cOl®. Nous expliquons ensuite en détail le
fonctionnement des deux couches du schéieacontrdle. Des simulations montrant

102



Chapitre 4 - Optimisation et contrdle d’'un mini-réacteur gétale triphasique intensifié continu de type slurry

I'efficacité du schéma de contrble face a desupleations en entrée du réacteur sont ensuite
présentées. Enfin une comparaison du schéma de contrble mis en place avec un outil
couramment utilisé en milieu industriel,riegulateur PID est efttuée en simulation.

2.1.Principe

Les deux principaux objectifs sont une conversion élevée du rBaficrésol) avec un
fonctionnement en toute sécurité. Ce dernier est obtenu mrsamt une contrainte sur la

température du corps du réacteur, nofd&‘. Cette valeur est imposée par le type de joints

utilisés dans le mini-réacteur. En outre, émtcdleur doit rejeter les perturbations mesurées,
sur le flux d'entrée du réactf(qyo) ainsi que le flux et la tepérature d’entrée du réadsf(q
etTfo).

Etant donné que la conversion de I'o-cré&dl sortie du réacteur est non mesurable en
ligne (ou mesurable avec des capteurs qui orblhtres éleve), noygoposons de contrdler

la température du milieu réactionrela sortie du réacteur,’, par le biais du controle de la

température du corps du réactayr,(figure 3.8). Le corps du réacteur joue un role important

dans le comportement thermique dynamigiie réacteur. En effet, le volume du corps
métallique du réacteur est trés grand par rapport au volume du milieu réactionnel et par
conséquent le rapport des ities thermiques est trés grand (ratio > 10). De plus la
température du corps du réacteur est une \arigivon peut mesurer facilement dans les
ateliers de production industriels.

A l'image d’'un systéme mécanique, le corps du réacteur joue le double role d’'un absorbeur
et d’'un amortisseur d’énergie. Cette caractémstides réacteurs intensifiés a été utilisée par
Benaissa et ses collaborate[Benaissa-2008] dans le cas «wéacteur/échangeur » continu
intensifié de type Open Plate Reactor (OPR) comprenanstangture modulaire par blocs,
siége d’'une réaction fortement exothermique.

Toutes ces caractéristigu&nergétiques du mini-aéteur sont bien adaptées pour la
conception de lois de commande baséesdesr concepts thermodynamiques telle que la
fonction de disponibilité thermodynamiqueu’'on pourra utiliser comme fonction de
Lyapunov.

Dans l'industrie pétroliere et chimique, lentdle et I'optimisation de nombreux systemes
sont basés sur une structure hiérarchique [Young-2006¢oh&rdleur que nous proposons
repose sur une approche basée sur deux cohédraschiques : une couche d’optimisation,

qui calcule une trajectoire optimale ldetempérature du corps du réactelet une couche de
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contrble, qui calculéa température du fluide caloporteT;P a appliquer au réacteur, figure
4.6.

Figure 4-6. Schéma de contréle & deux couches [Bahrot:8010].

La loi de commande par retour de sogreposée est basée sur des mesures qu’on peut
obtenir facilement en milieindustriel : la température du milieu réactionnel en sortie du

réacteurT,’, la température du corps du réacteur a la sorfieainsi que les perturbations en

entrée du réacteur (le flux d'entrée du réaktiigy), le flux et la température d’entrée du
réactifB (q et Tr)).

L’étude des caractéristiques gjaes (figure 4.1) a souligria sensibilité du réacteur aux

variations de la températudel fluide caloporteur en entréTEj,O, et a conforté notre choix de

I'utiliser comme variable a manipulemrformément aux pratiques industrielles.

Le schéma de contrble (figure 4.6) est pose tout d’abord d’'un bloc « Réacteur ». Ce
bloc est constitué du modéle dynamique développé Bachapitre 3 et est représenté par les
équations (111.22-111.36) pour les besoids I'étude en simulation présentée.

L’objectif usuel dans une phase d’optimisatiest la minimisation ou la maximisation de
quelques caractéristiques ou performancks modele du procédé étudié en régime
stationnaire (minimisation desits d’exploitations, maximisatn de la production...) tout en
satisfaisant un certain nombre de contrainfesrnes sur les variables de contréle, ...)
[Chachuat2008].

Le bloc « Optimiseur » du schéma de contede composé du méme modele que le bloc
processus mais en régime stationnaireothprend aussi une fonatiombjectif a minimiser
qui représente, en termes defpemance du mini-réacteur étudid, valeur de la conversion
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O C .
du réactifB en phase liquide a la sortie déacteur en régime stationnair%( % .-
© BI 1

Ce bloc contient aussi les limites opérationnalieséacteur (les joints utilisés par le réacteur

imposent une contrainte supérieurelawtempérature du corps du réacteur, nofée

Enfin, le bloc contrbleur est composéudé loi de commande non linéaire basée sur
I'utilisation de lafonction de disponibité thermodynamique comme fonction de Lyapunov.

2.2.Analyse du bloc optimisation

Différents types d’optimisations soutilisés en génie des procédés :

x I'optimisation d'un point de fonctionnemermn régime stationnaire [Krstic-2000;
Marlin-1996] ;
x l'optimisation des profils des entrégs procédé [Kadam-2004 ; Srinivasan-2001].

La premiere classe est traitée comme un praobld’optimisation statique (systéme opérant
en régime stationnaire). La deuxiéme classe nécessite des outils d’optimisation dynamique.
L’optimisation statique joue un réle important milieu industriel du fait de la grande taille
des équipements et des volumes de producssociés a ces appareils [Gros-2007]. Nous
nous intéressons a cette méthode pougdalution du probléme dptimisation traité.

Différents algorithmes numériques d’optiati®n, tels que les techniques de
Programmation Non Linéaire (PNL), permettade résoudre un probleme d’optimisation
statique de dimension finie. Les algorittende programmation quadratique séquentielle
(SQP) font sans nul doute gartles méthodes les plus régdaas pour résoudre les problémes
de type PNL [Betts-2001].

Nous analysons dans la section suivante la couche d’optimisation du schéma de contréle.
Le probleme d’optimisation résolu dans cetteiche est de type PNL. Les algorithmes SQP
ont été utilisés poweésoudre ce probleme.

2.2.1. Formulation du probléme d’optimisation

L’analyse de sensibilité effectuée dans Ietip&2.2 a montré que la conversion du rédgtif
en phase liquide a la sortie du mini-réactesir sensible aux perturbations en entrée qu’on
noteraDy, (débit volumiqueggyo, température et débit volumique du fluide et g).
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La couche optimisation minimise une fomcticonvexe de la ceentration du réactiB
Cy en régime stationnaire tout en satisfaisamtcertain nombre deontraintes. La phase

d'optimisation calcule un pai de consigne optimal’, afin de garantir une convergence
rapide du taux de conversion du réa8tid une conversion désirée’on peut exprimer en
concentration de sortie désirée en régime stationBgifef Tableau 4-1

Le bloc « optimiseur » de la figure 4.6t @@mposé d’une fonction objectif convexe non
linéaire donnée par I'équation (1), du modele non linéaire développé dans le chapitre 3 pris
en régime stationnaire (qu’on notera (IV.2) et des limitationsopérationnelles linéaires
exprimées sous formes de contrainteggalités données par I'équation (IV.3). Ces
contraintes représentent utempérature maximale que trps du réacteur ne doit pas

dépasser, notéeg, ... Ainsi, le probleme d'optimisation sous contraintes est exprimé

comme Ssuit :
. ] =~ 2
mgnJ Ca CBI (IV.1)
Tm
avec :
F O (IV.2)
k
Tm . Ej\Tm_max (IV. 3)

Le probléme d’optimisation a été résolu numériquement par le solveur de la boite a outils
optimisation de I'outil logiciel Matlab®, FMINCON en utilisant les algorithrB&3R

2.3.Analyse du bloc « contrOle » esynthese ddoi de commande

L’objectif premier du contrdleur proposé estrdguler la valeur di& conversion du réactif
B a la sortie du réacteur, malgré la présence de perturbations en Bptréa couche
optimisation fournit une consigne optimalle, température du corps du réacteur a la

sortie T’ , au bloc «contréle » ducalcule la valeur de la température du fluide
canporteurTjO a appliquer a I'entrée du réacteur. Nous pouvons donc considérer le probleme

de commande comme étant un problémeatemande optimale de dimension finie.

Nous distinguons deux types de méthodes nigmés en contréle optimal : les méthodes
directes et les méthodes indirectes. Lesthodes indirectes coistent a résoudre
numériquement un problemeusa valeurs limites obtenu paapplicationdu principe du
maximum qui donne une condition nécessaire titiogdité et affirme que toute trajectoire
optimale est la projection d’'une extrémale t{{Be2001]. Les méthodesrdctes consistent a
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discrétiser I'état et le contréle, et réduiskenprobleme de commande optimale a un probleme
d’optimisation non linéaire (PNL) de dimensionié. Nous utilisons cette méthode pour la
résolution de notre schéma de contréle.

Considérons une subdivision de lintervajet, :t, t, t .. t t, .. t t,.

n

Nous considéronaussi un control&° constant par morceawelon cette subdivision.
Durant chaque période d’échantillonndget,,t, , @la couche d'optimisation calcule une

consigne optimald}, fixe correspondant a tampérature du corps duacteur a la sortie par
rapport a la position axiale,igtire 3-8), a partirdun modéle du systéme en régime
stationnaire.T,, représente une entrée de la couclentrole ». Cette derniére calcule la

valeur de I’entrééjo, a appliquer a I'entrée du réactedurant la périodel’échantillonnage

suivante.

La couche de contréle stabilisant misem#ce utilise la disponibilité thermodynamique
comme fonction de Lyapunov. Nous avons morttaés le chapitre 2 que cette fonction
représente une fonction de Lyapunov candigd@éFessante pour ce type de systeme.

Etant donné que la masse du milieu réactionnel est trés faible par rapport a celle du corps du
réacteur, nous pouvons considérer que lpadigilité du réacteur efe son contenud, est

égale a celle du ¢ps du réacteurA,. Le corps du réacteur esh corps pur donc il est
homogene, par conséquent sa disponibiliténtibelynamique peut étre calculée. De plus, son
volume V,, et son nombre de molds, sont constants (legariables extensive¥y, et Ny,
satisfont les contraintes de type (11.60)), cé igwlique la stricte concavité de la fonction
d’entropie S, relative au corps du réacr. Cette condition nous ipeet donc d’utiliser la
fonction de disponibilité pour la stabilisation déacteur. L'étape suivante consiste donc a
synthétiser une loi de commande deetslbrte que la dérivée temporelleAdesoit négative.

Soit le probléme de stabilisation globale suivant :

Probléme de stabilisation 1 :Trouver une loi de commandeT,® pour la stabilisation

globale asymptotique de laempérature du corps du réacteur J en boucle fermée autour

dAy

de T, de telle sorte que—_* do;

La disponibilité thermodynamique du troncon de corps du réacteur assdtiE RPAC,

définie par rapport & leonsigne optimal€,) est donnée par I'équation suivante :
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81 1 P Py 8P R\, (V. 4)

J id J
— U v A o 5
A A S R
D’aprés leProbleme de stabilisation, I'objectif est de trouver une loi de commande
dA’ — .
Lt 0, T. zT.). Dés lors que le
d

t, ., telle que m

durant I'horizon de commandg t

volumeV,, et son nombre de mol&, sont constants, la dérivée temporelleAfe est donnée

par I'équation suivante :

da) 81 1 -du, (V. 5)
d g, T. & dt '

Le bilan d’énergie établi pour le troon de corps du réacteur associ@dliRPAC donnée

par I'équation (111.32) peut étre réécrit comme $uit

dun SR K0 —TJ (IV.6)
p hS(FT T (ST To)
D’aprés I'équation (1V.5), nous pouvoriéécrire I'équation (1V.6) ainsi:
(IV.7)

dA, 51 fst hs hd BRSO

La proposition 4.kuivante donne alors une solutionRrobléme de stabilisation :1

Proposition 4.1 :

En choisissant la commande nliméaire par retour de sorsglV.8), le température du

corps du réacteur en boucle fermée est alors agyatiquement stable autour dg 2

§ y
T nlsk D ORST  hg RSt T KC; le (IV.8)
© m m 11

avecK; constante strictement positive.

2 g surface d’échange @ h: coefficient de transfert de chaleur (W
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Preuve.

En intégrant I'équation (IV.8)lans I'équation (IV.5), la dérée temporelle de la fonction
de disponibilité est donnéerdaquation suivante :

A, 811 (IV. 9)
dt S SO

Nous avons alors :

da) 3 =y . dA) I —
— Q,siT, zT. et—= O, siT
dt moom dt m

—

Apres avoir analysé le schéma de contrble, poogosons maintenant tiester I'efficacité
de ce dernier en présence de perturbations en entrée du réacteur. En effet, I'étude des
caractéristiques statiquelsi modele nous a montré eqla conversion du réactd en phase
liquide a la sortie du réacteur est sensible aux variations en entidébitdvolumique de gaz,
Qgo, du débit volumique du fluidg et de la température du fluide.

2.4.Reésultats de simulation et analyses

Nous allons d’abord nous intéresser au cotgmoent du réacteur en boucle fermée dans le
cas ou le contréleur synthétisé par lI'app@centropique est utilisé, pour un rejet de
perturbation sur le dd volumique de gamgo (Nous considérons potwous les exemples que
nous traitons, que le systeme @strégime stationnaire a t=0).

La figure 4-7 présente I'évolution temporedle boucle fermée de tanversion du réactif
B en sortie du réacteur face a une perturbatiomgusurvenue a l'instant t=500s. D’aprés
cette figure, nous pouvons constater que le cltrémis en place a permis de bien rejeter
cette perturbation.

La figure 4-8 présente I'évolution de température du corps du réact&jret I'évolution

de la consigne optimalg, correspondante. La couche « optimisation » calcule pour chaque
nouvelle période d’échantillonnage une nouveb@signe de telle sorte que la conversion
reste aussi pres que possiblelal@aleur de la conversion &e. La figure 4-8 montre aussi
que le contréleur permet atampérature du corps du réactdyjr de bien suivre la consigne

T sans dépasser la contrainte imposée et ainsi de rejeter la perturbatoga SNous

b

pouvons ainsi conclure que les deux objectifscdetrble, a savoir laégulation de la
conversion du réactB et un fonctionnement en toute sé®) sont atteints dans ce cas.
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Figure 4-7. Comportement du réacteur en boucle fermée face a une perturbation sggo.
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Figure 4-8. Température du corps du réacteur et température du fluide caloporteur suite
a une perturbation surgg, .
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Figure 4-9. Comportement du réacteur en boule fermée face a une perturbation
surT,.
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Figure 4-10. Température du corps du réacteur et température du fluide caloporteur
suite a une perturbation surT,,.
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Nous nous intéressons ensudu comportement du systenbouclé dans le cas d'une
perturbation sur la température du fluilgen entrée du réacteur sanue a l'instant t=500 s.
La figure 4-9 présente I'évolion de la conversion dans ce cas et montre comment le
contrbleur a permis de compenteperturbation a I'entrée du réacteur et ainsi de maintenir la
conversion a la valeur désirée.

La figure 4-10 présente I'évolution da température du corps du réac®ly de la
consigne optimal€;, et de la variable manipul§§. Nous pouvons remarquer qiig sulit
bien la consigneT ) avec une évolution satisfaisante qui garantit une évolution applicable

industriellement de la variable manipul'é]%.

Nous nous intéressons enfau comportement du systenm®uclé dans le cas d'une
perturbation sug, a I'entrée du réacteur survenue adtamt t=500 s. La figure 4-11 montre
qgue le contrdleur mis en place a permis detee cette perturbation. La figure 4-12 montre

aussi que le comportemeni la consigne optimal& ) et de la variable manipulée;o'éont

applicables industriellement.
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Figure 4-11. Comportement du réacteur en boucldermée face a une perturbationg, .
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Figure 4-12. Température du corps du réacteur et température du fluide caloporteur
suite a une perturbation sur g, .
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Figure 4-13. Comportement du réacteur en boucle fermée face a deux perturbations
surq etT,,.
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Figure 4-14. Température du corps du réacteur et température du fluide caloporteur
suite a deux perturbations surg etT,, .

Intéressons nous maintenant au cas ou plssiperturbations orieu au méme moment
(t=500s) a I'entrée du réacteur. La figure 4-Eerit le comportement de la conversion du
réactifB dans le cas d’'une perturbation ggret d’'une perturbation sukBurvenue au méme
instant a I'entrée du réacteur.

La figure 4-14 présente I'évolution da température du corps du réactely de la

consigne optimalg, et de la variable manipuléé. Nous pouvons constater que dans le cas

de plusieurs perturbations survenues a lé&ntdu réacteur, le contrdleur synthétisé par
I'approcheentropiquea permis encore une fois de biexeter ces perturbations avec une
évolution satisfaisante de la consigne eladeariable manipulée apipable industriellement.

A noter que ce schéma de contrdle nengr pas en compte sleperturbations non
mesurables et les erreurs de modélisatiorpe@dant, I'étude de sensibilité a montré que
seules ces perturbatioaffectent le comportement du réaatel_’hydrogéne et I'o-crésol sont
des corps purs a I'entrée du réacteur, par conséquent la mesure de leurs températures et/ou de
leurs débits peut étre obtenue facilementngheu industriel. Conpernant les erreurs de
modélisation, le réacteur estnséble aux variations de ceirta parametres tels que le

coefficient volumétrique deansfert de matiére gaz-liquidke® et le coefficient de transfert

de chaleuh; [Svandova-2008]. Dans le cas de cette iappbn, ces deux parametres ont été
obtenus expérimentalement.
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Nous nous intéressons maintenant plus enldatacomportement du bloc « controle » et
plus précisément de la fonoti de disponibilité thermodynamigég. Les courbes de la

figure 4-15 & la figure 4-F8présentent respectivement le comportemendedans le cas

d’une perturbation suiyo, Tro, g €t enfin suiTy etq.

Pour chaque nouvelle péde déchantillonnagek, avec t, ct dt, ;, la couche
« optimisation » calcule une nouvelle consigne optiralepour la couche « contrdle ». Par

conséquent, une nouvelleriction de disponibilitéA’ (t) est définie & chaque instaty,
comme le présente la figure 4-19 par une nibentangente définie par rapport a la nouvelle

consigneT,, .

PE: Période d'Echantillonnage
-3
x 10
8

0.0181 Perturbation sur 990

0.016 -

0.014 +

0.012 -

0.01-

J
Am

0.008 -
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0.004 -

0.002 -

0 : ‘ L 6.2 ! \ \
0 500 1000 1500 2000 2500 1100 1105 1110 1115 1120
Temps (S) Temps ()

Figure 4-15. Evolution de la fonction de disponibilitéA’ suite a une perturbation
sur gy, -

% PEk : période d’échantillonnage k.
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Figure 4-16. Evolution de la fonction de disponibilitéA’ suite a une perturbation

surT,,.
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Figure 4-17. Evolution de la fonction de disponibilitéA’ suite & une perturbation surg, .

116



Chapitre 4 - Optimisation et contrdle d’'un mini-réacteur gétale triphasique intensifié continu de type slurry

PE: Période d'Echantillonnage
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Figure 4-18. Evolution de la fonction de disponibilitéA’ suite a une perturbation
surq etT,.

Unidtc DU, , Uni U
Umi1(t) m

Figure 4-19. fonction de disponibilité A’ et plan tangent durant chaque nouvelle période
d’échantillonnage.
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La fonction A’ (t) croit soudainement a chaque instantpour ensuite décroitre durant

chaque période d’échantillonnage k. Ce comportement est erfirgsar les courbes de la
figure 4-15 a la figure 4-18. Comme nous pouvons le condtafenction de disponibilité
converge vers zéro lorsque sgsteme bouclé arrive a atteiadie régime stationnaire. La

dérivée temporelle dé\’ (t) reste négative durant chagoériode d’échantillonnage Ainsi

la fonction de disponibilé joue bien le réle dne fonction de Lyapunov.

2.5.Comparaison avec un schéma deontréle se basant sur un
régulateur Pl

Le but de cette partie est de proposer la m&nagégie de contrdle mais avec un contrdleur
couramment utilisé en milieu industriel : le régulateur Pl. Pour cela nous gardons les mémes
objectifs de contréle que lors d& section précédente, a savain controle indirect de la

conversion du réacti, en controlant la température du corps du réaatguen utilisant la

température du diide caloporteur,TjO,comme variable manipulée, figure 4-20. Le bloc

d’optimisation est donc maintenu pour garamfire la consigne du bloc de contré; ,

correspond bien au point de fonctionnement dé€igé quelles que soient les perturbations.

Les paramétres du correcteur Pl sont déte¥manpartir de I'ideification d’une fonction
de transfert par une méthode classiqés@ntée dans [Borne-1993 ; Stephanopoulos-1984].

Figure 4-20. Schéma de contréle hiérarchique utilisant un régulateur PI.
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2.5.1. Calcul de régulateur

Nous considérons la fonction transfert G(p) reliant la tepérature du corps du réacteur a
la sortie et la température fuide caloporteur a I'entrée, donnée par I'éiprasuivante :

TJ
G(p) T—mo (IV. 1)
J
Les caractéristiques statiques de lmpgérature du corps du réacteur en sorfle, en

fonction de la température du fluide caloporté'lﬁrsur une plage limitée autour du point de

fonctionnement PF8st donnée par REigure 4-21

D’aprés la figure 4-21 le comportement éefisortie autour du point de fonctionnement
PFS est linéaire. Nous appliqguons maintenant un échelon d’amplitude +8.5I'K stimous

observons la réponse de la sdftje figure 4-22.

510 -

4
505|- P
/*
500|- 2 .
K
PFS -
495 v .
-
490} o * .
%
o *
AR - ]
I #
480 - e :
*
/
475} / .
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L / i
470 .
/
465 A
460 | | | | | | | | |

420 425 430 435 TjO 440 445 450 455 460

Température (K)

Figure 4-21. Caractéristique statique deT,_ en fonction deT].O.
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Figure 4-22. Réponse d&,, a un échelon deT’ d'amplitude 8.5 K.

Sur la figure 4-22, nous constatons querdponse du systéme est celle d’un systeme
apériodique de second ordre ou plus. En effet, nous pouvons constater que la tangente a
l'origine est nulle. Etant donnée la dynamique du systéme, nous pouvons admettre que le
systeme admet une constantetel@ps élevée par rapport aux agtconstantes de temps et
par conséquent, nous pouvons considérercgtte réponse est proche d’'une réponse d’une
fonction de transfert du premier ordre, de la forme:

K

G(p) 1w

(IV.10)

Nous pouvons déterminer les parametres dration de transfert du premier ordre a
partir de la figure 4-22.

x K (gain statique) =0.8938 ;
x 2constante de temps) : 171.1 secondes ;

La fonction de transfert représentant le pontement entrée/sortie du réacteur autour du
point de fonctionnement qui nougénesse, est donc la suivante :
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T. 0.8938

G _m _Z-O¥Y0
(P) T 11711p

(IV.11)

Nous utilisons alors la méthodies pbles dominants et nagmsuhaitons diviser le temps
de réponse de la fonction dansfert par 3 (plusies essais ont été établis pour avoir un
compromis entre la rapidité ket stabilité du systeme).

La fonction de transfedu correcteur est donnée fi@quation suivante :

Cp 335651

© 1711pi (V.12)

Nous nous proposons par la suite de comparer les performances du schéma de controle Pl
avec celui utilisant la commande synthétisée par I'approche entropique.

2.5.2. Résultats de simulation

Le but de cette partie est de comparemlegormances de la commande entropique (EC)
avec celle d’'un outil couramment utilisé en euliindustriel qui est leeégulateur PI. Pour
cela, nous comparons les performances des sehimas de contrble mis en place dans le
cas, d'abord d’'une perturbation Sl puis d’une perturbation sqa.

Le réacteur est a I'étatationnaire (définit par PSEEL une perturbation sk, (-5% sur
To) arrive a l'instant t=500 s.

La figure 4-23 présente d’abord I@ution de la conversion du réadifavec le schéma de
contréle Pl (en trait bleu continu) et avée schéma de conte entropique EC (trait
discontinu rouge). Nous remarquaomse les deux schémas de ¢bla arrivent bien a rejeter
la perturbation en entrée du réacteur. La figure 4-23, préaests le comportement de la
variable manipulég;’.

Nous pouvons remarquer quetéanpérature du caloportetujP,, calculée par le schéma de

contrble Pl présente des dktions qui n'est pas le cae la commande entropique.
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Figure 4-23. Comportement de la conversion en boue fermée et de la température du
fluide caloporteur face a une perturbation sufT,.

Intéressons nous maintenant eas d'une perturbation suj. Le réacteur est a I'état
stationnaire (définit par PSEjuand une perturbation sgr (+5% surq) arrive a l'instant
t=500 s. La figure 4-24 présertévolution des variables déacteur face a tte perturbation
en utilisant les deux schémas de contrble. Neasarquons que les deux schémas ont permis
de bien rejeter cette perturbation. Nous pouvons aussi remarquercgnentande entropique
permet d’obtenir un comportement plus $aljue le schéma Pl avec les valeurs des
parameétres choisies, de la variable manip[,ﬂée
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Figure 4-24. Comportement de la conversion en boue fermée et de la température du
fluide caloporteur face a une perturbation sur, .

3. Conclusion

Dans ce chapitre, nous avons développésaimema de contrdle pour un mini-réacteur
intensifié continu de type slurry siége d’une tiéaccatalytique triphasique, I'hydrogénation
catalytigue de l'ortho-crésoCe schéma est basé sur lesppiétés de la thermodynamique
des systemes irréversibles. @epproche est bien adaptée aux spécificités énergétiques de ce
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type de réacteur intensifié domu qui sont liées a la valeatevée du ratio (masse du corps du
réacteur) / (masse de la phase réactionnelle).

Les objectifs de contrdle étaient une régolatide la conversioavec un fonctionnement
en toute sécurité, malgré la présence deudmtions a I'entrée dreacteur. Conformément

aux pratiques industrielles, lameérature du fluide caloporteur”’, a été utilisée comme

variable a manipuler. Ce cho&été confirmé par une étudesdmractéristiques statiques du
modéle du mini-réacteur.

Le schéma de contréle que nous avons miplace présente une stture hiérarchique a
deux couches nécessité par I'approche inditetine couche d’optimisation utilisant les
algorithmes SQP permet de cakruline consigne optimale pdarcouche de contrble. Cette
derniére est basée sur la conaade la fonction d’entropie etutilisation de la disponibilité
thermodynamique comme fonction de Lyapunbes résultats obtenus nous ont montré
I'efficacité de ce schéma de contrdle pour le rejet de perturbations mesurables en entrée du
réacteur.

Nous allons nous intéresser dans le chapguivant a I'application de I'approche
entropique pour la synthése d'une loi denocmande pour le contrdle en température d’un
réacteur semi-batch, siege d’'wéaction catalytique triphasique. Elle est basée sur I'existence
d’'une nouvelle fonction de Lyainov issue de la fonction de disponibilité thermodynamique
gu’'on nommera la disponibilité réduite
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Chapitre 5 - Commande d’'un réacteur catalytique triphasique semi-fermé

—Commande d’un réacteur catalytique

triphasique semi-ferme

Les réacteurs discontinus (en mode fermé oni $ermé) différent de réacteurs continus
par le fait qu’il 'y a pas de régime 8tanaire durant les phaség fonctionnement, par
conséquent il n'existe pas de consigne tamte ou de point stationnaire autour duquel on
peut réguler les variables détdu systeme [Srinivasan-2003].n&i le contréle d’'un réacteur
discontinu est beaucoup plus complexe queolgréle d’'un réacteur qui fonctionne en mode
continu [Corriou-2003].

Dans ce chapitre nous nous intéressons Gofamande non linéaird'un réacteur semi
fermé siége d'une réaction catalytiqueiphiasique. Nous traitons le probleme
d’asservissement de température de ce réacteur. Pour ce faire, nous utilisons une loi de
commande avec retour de $ertincorporant une loi d'aptation paramétrique pour
I'estimation de la vitesse de réaction. En effietprobléme crucial est attaché a ce contexte, il
concerne la modélisation des vitesses dactiéns. Plusieurs loiempiriques ont été
proposees, cependant ces lois restent @mioed pour permettre de réaliser de bonnes
performances. Pour pallier ce manque de cosaaces, des lois d’adaptation paramétriques
ont été considérées dans le contekbdservation de systéemes non linéaires.

La commande par retour de sortie est obtenue en utilisant I'approche entropique
développée dans le chapitre 2. Elle permet dise¥ une poursuite d’'un modele de référence
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de température. La loi d’adaptation parameéeigst basée sur un obsdeur de type grand
gain [Farza-1999], qui permet une esttian de la vitesse de réaction.

Ce chapitre s’articule comensuit. Nous démontrons dada I'existence d’'une fonction
définie non négative isswie la fonction de dispoailité thermodynamiquela disponibilité
thermique. Dans certains cas en effet, l'utilisation de la fonction de disponibilité
thermodynamique comme fonction de pyaov s’avére problématique (commandes
oscillantes avec des dynamiques rapides) [H&@$]. Il serait donc intéressant d’analyser
plus en détails la fonction de disponibilittermodynamique pour la conception de lois de
commande stabilisantes.

Nous synthétisons ensuite une loi de commaaderetour de sortie basée sur I'utilisation
de la disponibilité thermique comme fonctida Lyapunov. La sectiosuivante est consacrée
au probleme d’asservissement de la tempé&eadu réacteur. Une amélioration du schéma de
commande est ensuite présentée a travers laissamce acquise devidesse de réaction en
utilisant un observateur grand gain. Des résuliat simulation montrent les performances du
schéma de commande (commande par retour de sortie couplé a un observateur) face a des
perturbations et des incertittmlele modélisation de type @bn ainsi que des bruits de
mesures sont enfin présentés.

1.La disponibilité thermiqgue comme fonction de
Lyapunov

Nous montrons dans cette section commanpartir de la fonction de disponibilité
thermodynamiqueA, nous pouvons déduire une fonctide Lyapunov: la fonction de
disponibilité thermique. Pour @lnous commencons par oyets préliminaires introduisant
les potentiels chimiques. A partle cette analyse nous déduirdagonction dedisponibilité
thermique.

1.1.Préliminaire

En thermodynamique, le potegitichimique d’'un constituark dans un mélange de c
composants est défini par :

L h Ts (V.1)
Ou:
x 4 :potentiel chimique de I'espekdgJ/mole) ;

x h, : enthalpie molaire partielle de I'espdcgl/mole) ;
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x T :température (K) ;
x S, . entropie molaire partielle (J/mole K).

Si on considére un mélangeéa, et dans I'hypothése @an néglige l'influence de la
pression sur I'enthalpie, I'enthalpie molaire partielle d’'un constitdameut s’exprimer
comme suit dans les mémes hypotheses :

h< Cpk T Tref hkref (V- 2)

Ou:
x  C, : capacite calorifique molaire de I'espéceonsidéerée constante (J/mole/K) ;
x T :température (K) ;
x Tref: température de référence (K) ;
x  hyrer : €nthalpie molaire partielle de référence (J/mole).

L’entropie molaire partielle d'un constituakpeut s’exprimer comme sulit :

S C, In.—. s Rin: . (V.3)
Pk dref 1 el @\Itot 1

Ou:
x  Skef . €Ntropie molaire partielle de référence (J/mole/K) ;
x R: constante des gaz parfaits (J/mole/K)
x Nk: nombre de moles de I'espéece k (mole) ;
x Nt : nombre de mole total du mélange (mole).

En utilisant les équations (V.2)-(V.3), nous pouvons réécrire I'équation (V.1) comme suit :

8§ 81 - 8N, -
Pk Cpk T -I;ef I“<ref T"Cpkln"_’ Skref Rin - X s ? (V- 4)

© ref % @\|tot 1y

Soit un état de référence statigue caractép@é son vecteur deariables extensives

Z UNV,N et son vecteur de variables intensivag En utilisant

g

I'équation(V. 4), nous pouvons exprimer son potentiel chimique par I'équation suivante :
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R G T Tt Neer T .CpIn . Seet RIS (V.5)
© @—fEf E Nrot 12

Nous définissons les deux fonctions suivantes :

g 1.
§f R

w; exprime un écart de température du mgéapar rapport a une température dorinée
W, exprime un écart par rapport a un éamné des potentiels chimiques.

En utilisant I'équation (V.4), I'équation (V.5) et I'équation (V.6) nous réeécrivons
I'équation (V.7) comme suit :

§|T " §\lk Ntot )
W WG Ter hee Cp In—, RIN.— . (V. 8)
e © kg i k Niot

Nous définissons les deux fonctions suivantes:

S
||:( T W Ckaref hkref Cpk In (g H (V 9)
_ § VN,
N . . N | 5
G, N, RIn%N“" . RIn C—kkllq— (V. 10)
k Mot 1 ~ TN k
@1 ¢ i

F. T est une fonction qui g&nd de la variabl€ (température du mélangg est définie

dansR [Callen-1985]).G, N, est une fonction du nombre de moledd I'especd (N, est
défini danR ).

En utilisant les équations (V.9) @£.10), nous pouvons exprimer I'équatifn. 7) comme

suit ;

130



Chapitre 5 - Commande d’'un réacteur catalytique triphasique semi-fermé

8§ k-
W. — — . R T G'N V. 11
2k @T T i k k k ( )
Nous allons par la suitgtiliser cette étude pour la déduction dedaction de disponibilité

thermiqueAr a partir de la fonction deisponibilité thermodynamiqué.

1.2.La disponibilité thermique

Nous considérons une phase homogene constituée de ¢ composants et satisfaisant une des
contraintes de type (160) (volume constant par exempld)ous considéronaussi que cette
phase est a pression constante. Nous établitsdmsction de disponibilité thermodynamique
A pour ce mélange :

H

1. 8@ k-
Tt el T

N (V. 12)

>
Qe

En utilisant la décomposition donnée pargliation (V.11), nouséécrivons I'équation
(V.12) comme suit :

1 1. ¢ c
S 1y YETN TG NN, (V. 13)
k 1

A |
g T1 k1

Nous définissons les deux fonctions suivantes:

g 1. o
Aog T 4R TN (V. 14)
C
A kile Ny Ny (V. 15)

Nous pouvons alors décompoda disponibilitéA en une fonctionAr, qui représente la
contribution thermique et une autre fonctiony, Aui représente l'influence du mélange
comme suit :

A A A (V. 16)

Intéressons nous maintenant a detcibution thermique de la fonctioh, la fonction A
donnée par I'équation (V.14).
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Propriété V.1 |la fonction A est une fonction définie positive

Preuve.
L’enthalpieH du mélange considéré peut étre exprimée comme suit :

c c
H k:l h\ N( k:l Cpk T Tref hkref Nk (V- 17)

En utilisant I'équation (V.11¥t I'équation (V.17) nous rééeanns la disponibilité thermique

comme suit :
¢ = g -
’A Y\|/<|1 Ek T Iaf I‘llref N( klléw c:karef hkref Cpk lngi;Nk
(V. 18)
TN L T g
1 g g1t i
c - , ., g .
Le terme | c, N, C,est positif dés lors que la capacité calorifigue motgjcBune
k1

phase stable est positive [Sandler-1999]. Eiosli maintenant le signe de la fonction

/ X donnée par I'équation suivante :

T. .
[ X X Inx ] 2}( T R (V. 19)

/ X est une fonction définie positiv&R . Sa positivité est déduite directement de la
concavité de la fonction logarithme.

On en déduit alors queTe R et T « R’ fixée, la fonction A est définie positive.

L’'analyse précédente nous permet de conclure que la fon&tigreut étre considérée
comme fonction de Lyapunov candidate. Noaltons maintenant calculer sa dérivée
temporelle. Pour cela nous allons nousregéer d’abord aux propriétés de la foncéign

Propriété V.2 la fonction Ay est une fonction homogéne degré 1 par rapport au nombre

de moles N

Preuve.
La dérivée partielle déy par rapport au hombre de maiR est donnée par I'équation

suivante :
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_ 8§¢c
\AM § N ‘:: Nk s @:lNJ 3 Nk 5 § c N .
RIn ——*>-—. R N,* R ! ——N;
K -l Nk Nk N Nk (|: N. ® W Ljzx N. ! Nk (V 20)
@'1 ' o ' , © Nl 1
Gy Ny 0

Ainsi nous pouvons réécrire I'équatiévi. 15) comme suit :
c \;{,\M c
! N 'G, N, N V.21
1 W, ko 2k Nk N ( )

Intéressons nous maintenant au calcul de la dérivée temporelle de la fonction de
disponibilité thermiqueédr. En utilisant la décomposition donnée par I'équafdnl6), nous
pouvons écrire la dérivée tearelle de la fonctiodr comme suit :

dA  dA
dt dt dt

dA -~ dA, (V. 22)

A étant une fonction homogéne de deggal rapport aux variables extensives (B, $&
dérivée temporelle est donnée par I'équation suivante :

dA 81 1.dH ¢§f K -dN¢
dt g Ttidt 1@ T 1dt
g g (V. 23)
dH ¢ N, ¢ N,
w,— ' F — I'G, N, —=
Ldt W : d  «'1 kKK at

D’aprés la propriété V.2, fest une fonction homogéne degré 1 par rapport au nombre
de mole N, sa dérivée temporelle esirthée par I'équation suivante :

dA, ¢ dN,
— GN, — V. 24
dt k'l “dt ( )

En utilisant les équations (V.23) @&t.24), la dérivée temporelle dg est donnée par :

dA dH ¢ dN,
— w,— 'R T — V. 25
dt o « dt ( )

En conclusion de cette partikes résultats présentés petiamst de définir une nouvelle
fonction de Lyapunov candidate : la fonction disponibilité thermique. Le but par la suite
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est de synthétiser des lois de commande stabilisantes pour le controle de phases homogenes
sieges d'une réaction de type A (B 0 (.C,. Nous allons prendre comme exemple un

réacteur semi fermé siégeude réaction d’hydrogénation elttique de I'o-crésol pour

illustrer notre démarche. A rappeler que lorsctapitre 3, nous avons développé un modeéle
simplifié de ce réacteur. Ce modeéle, suivant les hypotheses admises, représente une phase
homogene.

2.Commande d'un réacteur catalytique triphasique
semi fermé en utilisant la disponibilité thermique

Nous présentons dans un premier temps dans cette partie une méthode de synthese
d’'asservissement de température dans lesed@acchimiques semi fermés double enveloppés
sieges d'une réaction catalytique triphasigua fonction de disponibilité thermiqu&r est
utilisée comme fonction de Lyapunov pour la synthése de loi de commande permettant une
poursuite d’'un modeéle de référence de tempéeatNous présentons dans un second temps
une amélioration de la premiére méthodecdmmmande en proposant une seconde méthode
qui combine ['utilisation de la fonction de disponibilité thermigecomme fonction de
Lyapunov et l'utilisation d’'un observateur gragain qui permet de réaliser une estimation de
la vitesse de réaction.

2.1.Synthese de loi de commande

Nous considérons un réacteur semi fernégesid’'une réaction cataigtie triphasique de
type (,A (B 0 (C,. Lors du chapitre 3, nous awwdéveloppé un modéle simplifié de

ce réacteur. Ce modéele peut s’exprimer sous la forme suivante :

dN

dt E Q RN, N, T kaNy Ny QRNy,Ng,T (V. 26)
dl:tBl @R Ny, Ng T (V. 27)
% QRN Ng T (V. 28)
o (V. 29)

dt
% C_ij T Fgesz The T C“: RNy, Ng, T (V. 30)
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Ou:
x  Na, Ng, Nc et Ns: hombre de moles resgtivement du réactif, du réactifB, du
produitC et du solvant.;
x T:.température du mélange ;

x Fy : flux molaire de réactif A a [Ientréee (mole/s). A rappeler que

8§
F ka Ny Ny k a-i P N, °. A noter aussi que étant donnée
"VI §l H abs ° :
~ hyexp \ ,
© ©RT 1 1

que ka est une constante définie pgos, le nombre de molesN, est bornée
supérieurement par la solubilXg . Par conséqueft,, * R ;

X I?QNA,,NBl,T: débit de transformation (mole/s). A rappeler que

= Ka(T) Kg(T)CaCy
RBWNe T GYRG. G T KD e, 1 Ke(T)Ca

x  ( : coefficient d’échange ;

x  © Nen Ne Nugwv NMGa NagGag NECps

Les hypotheses 111.2 et 111.3 utilisées lors chapitre 11l nous permettent d’écrire les points
suivant :

(P1) le nombre de mole du réadifNai=V,C,, t , est une fonction bornée définie positive

P
§.habs '
©RT 1

coefficient de transfert de matiek@ est positif par définitionC,, t est bornée par

sur R.. 0 dyCy t dVCy T V, En effet, dés lors que le

ko exp

Cy T
(P2) le nombre de mole du réaddif Ng;, est une fonction bornée définie positive Bur

0 dNg t dNJ .NJ est une constante positive qui représente la nombre de mole
initial du réactifB ;
(P3) le nombre de mole du prodait Ng;, est une fonction bornée définie positive Bur

0 oNg t dNJ . A noter que les coefficients staechiométriques du réBcéf du

produitC sont égaux. Par conséquent, nous pouvons bdkagarN gl :

Rappelons que lors du développement de ce modele dans le chapitre 3, nous avons fait
I'hnypothése que ce modele diécune phase homogene. Par conséquent sa fonction de
disponibilité peut étre calculée. Nous avons aussi considéré gue le réacteur fonctionne a une
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pressionP constante et nous avons fait aussi 'hypothése d’un volupmnstant (hypothéses
1.2 et 111.3).

Nous allons mettre en place par la suite uregégie de commande pour le contrble de la
température du réacteur semi fermé étudié disarit la fonction de disponibilité thermique
Ar. Nous nous fixons d’abord comme obijectif dentrble de la température du milieu
réactionnel du réacteuf, Nous choisissons ensuite lani@érature du fluide caloporteur,
comme variable manipulée. Nous considérorisaue la température du milieu réactionnel
T est mesurable.

Nous allons donc nous focaliser par daite au systeme décrit par (V.30). Nous
considérons quéla, Ns, Nc et Ngy sont des entrées du syste(we30) et que ce sont des
fonctions qui varient dans le temps.

Pour cela nous allons démontrer d’aborg st fonction de Lyapunov candidate par

rapport ar. Ensuite nous allons synthétiser une locdenmande de telle sorte que la dérivée
temporelle de A suivant les trajectoires de §git bornée [Khalil-1996].

Proposition V. 1 la fonction A satisfait t Oet Te R, J,, T dA tT dJ., T ol

emin T and ..., T sont deux fonctions définies positives sir

Preuve.
Soit A- t,T :B,f uR o R, fonction continue et dérivabl®aprés I'équation (V.18), la

fonction de disponibilité thermigu&r du systeme étudié est donnée par :

ST
g

8§

A tT In@?; 1; Ga Nyt Ge Ng t G Ng t g Ngy (V. 31)

(P4) - d’apres la propriété V.2 est définie positive SR .
(P5) -A, est bornée par,, T et.,. T , qui sont deux fonatns continues positive

définies surR’" :

¥ in T

1 imirll Cpk N ot min

* “(naxT

1 imkax Cpk N0t max

OUNimin€t Niimax représentent respectivement le nombre de moles minimum et

maximum des composants présent dans la phase étudié (feaétifctif B, produitC et le
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solvant). Nyt min €St Supérieure a zéro dés lors dlde est toujours présents dans le réacteur.

A noter aussi qU&,may st bornée (P1)-(P3) et que;, T est radialement non bornée.

Enfin, en utilisant la proposition V.1 la fonctidg devient alors une fonction de Lyapunov
candidate pour.

La dérivée temporelle dér est donnée par I'équation @B). Pour cela, nous allons
calculer d’abord la dérivéemporelle de I'enthalpiél qui est donnée par I'équation du bilan
d’énergie suivant :

dH
E Q I:AehAe le_j T I:Ae CpA TAe Tref hAref (V- 32)

En utilisant I'équation (V.32), (V.26)-(229) ainsi que I'équation (V.9) pour les
composant®\, B et C, la dérivée temporelle de tanction de disponibilité thermiquér est
alors donnée par :

dA; t,T g - N
at WO, T WC aF ad ae € pagFaeln @— ; Wy 3Con  Gae Cpa Ter R (V. 33)
1) - i~ §F '
w; ' HR 3G C  Cuo Rlngi
Avec ' H I'enthalpie de la réaction a une référence donnée :
I r H 3hAref hBref hCref (V- 34)

Apres avoir calculé la dérivée temporelle ldedisponibilité thermique, le but est de
construire une loi de commande utilisant la température de la double envélpmoeme
variable a manipuler afin que deérivée temporelle de la fonctidg soit négative.

Proposition V. 2le systéme décrit par I'équation (V.383t uniformément asymptotiquement
stable avec le retour de sortie suivant :

§ Kw 3Ga  Gm G TetR " HR CpafFadae

T T — ~ g .-
J - L3 3Cpa C Cogi RIn-§L

PBI @ i;

(V. 35)

BMyv v v

©
=
Q@

Avec K. parametre de réglage, constante strictement positive.
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Preuve.
En utilisant I'équation (V.35), nous pouvorégcrire I'équatiorfV.33) comme suit :

2
dA LT K w2 Kk L (V. 36)
dt g T1
Soit / T une fonction continu positive définie sBr:
-NT:R oR
® 2 \ V. 37
o NT KC%—D,T-Ret D!1 (V.- 37)
2 g T

L’équation (V.36) peut étre réécrite comme suit:

dA tT | st l'zd
dt ‘g Tt

Par conséquent,tt Oet T R, dés lors que Kest strictement positif, le systéme décrit

par (V.30) est uniformément asymptotiquement stable.

Remarques :

x La loi de commande donnée parqiétion (V.34) est bien définie podr T. En

l §i§c F In-§£' 3 c ﬁln-‘si'l.
effet, Tor & @™ " g 1~ P4 Par Ta TN g
T FAeCPAg 3CPA| CpBI Cpu R.

x Le nombre de moles du solvalNt,, est constant; de plus le volurivedu milieu
réactionnel est considéré ctarst, ceci assure que I'eapie du systeme étudié est

strictement concave. La convergenvers I'état désiré décrit parest donc unique.

2.2.Simulation

2.2.1.Principe

Comme nous l'avons mentionné au début de cette sectas, aherchons a résoudre un
probleme d’asservissement de la tempéradureéacteur semi fermé modélisé par I'équation

(V.30), i.e. maintenir la température du réactdwtans un voisinage d’'une trajectoire de
températureT t en agissant sur la températ du fluide caloporteuF;. Pour ce faire, nous

utilisons la loi de commande donnée par I'équation (V.35).
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Considérons maintenant une subdivisio t, t, .. t, t., .. t, t; de
I'intervalle [t,,t;]. Nous considérons que la comse de référence est constante par

morceaux. Ainsi, durant chaque période d'échantillonhage,,t, ; @une consigne fixd,

est donnée au contr6leur qui cakplar la suite la valeur de a appliquer durant la période
d’échantillonnage suivante. Nowsnsidérons aussin contrleT; constant par morceaux

selon la subdivision de temps considérée.
Nous considérons trois phases a simuler :

x Phase de démarrage : lanfgérature du milieu réactionng&l est augmentée suivant
une rampe de température dorinée, sans ajout de réact. Cette phase dure 2
heures ;

x Phase de maintien : le réeot est alimenté en réac#f et la température du milieu
réactionnell est maintenue a une valeur donnée. Cette phase dure 2 heures et demi ;

x Phase de refroidissement : refroidissementniieu réactionnel en suivant une rampe

de température donnée pat . Cette phase dure 2 heures.

2.2.2.Résultats et discussion

Nous simulons le réacteur durant lesdrphases décrites précédrant. Les parameétres
de simulations sont donnés dans I'annexe Il.

La figure V-1 présente le comportement entséetie du réacteur, i.e. la température du
fluide caloporteuf; et la température du réactélurLa sequence de rééce de température
T est aussi présentée. Nous pouvons remarqueeaquomtroleur permet a la température du
milieu réactionnel de bien suivre la care de référence donnée. Nous pouvons aussi
remarquer que le contréleur mis en place calcule pour chaque période d’échantillotanage

valeur deTy a appliquer au réacteur pour dagempeérature du milieu réactionriglatteigne

la consignd, .

Intéressons nous maintenant au comportement de la fonction de disponibilité thékmique
pendant les trois phases de simulation, figure V-3. Nous pouvons remarquer que pendant
chaque période d’échantillonnaigela fonction de disponibilité\ reste positive et décroit.

Elle prend une nouvelle valeur pour chaquevetla période d’échaitionnage, pour ensuite

décroitre et s’annuler lorsquesgstéme atteint la référente Ainsi, la dérivée temporelle de
la fonction At durant chaque phase restégative. Ceci confirme qu&r joue bien le rdle
d’une fonction de Lyapunov.
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La figure V-2 montre que durant la phase dmaéage et la phase de refroidissement, le
systeme admet une petite erreur sur l'asservissement de température et par conséquent la
fonction de disponibilité rest positive non nulle (un intégeatr pourra étre ajouté afin
d’annuler I'erreur de trainage). Durant la phdsemaintien, le systeme a réussi a atteindre la
consigne donnée et paonséquent la fonctiofr devient nulle.

La loi de commande que nous avons développdase sur la connaissance de la mesure
de la vitesse de réaction. Cette mesure est tres difficile a obtenir en temps réel en milieu
industriel. Pour cela il est dispensable d'utiliser un observatepermettant d’estimer la
vitesse de réaction.

350 ‘ : : ‘ :
Température du milieu réactionnel
340 —— - Température de consigne
N4
® 330+ 1
/ A\
[+
S 30! / N\ 1
o
£
@ 310 / \\
300+ /
1 1 1 1 1 1 1 1 1
0 50 100 150 200 250 300 350 400 450
Temps (mn)
360 ‘
. Température du fluide caloporteur
« 340+
by
=
< 320+ g
O
o
5
2 300+ E
280 1 1 1 1 1 1 1 1 1
0 50 100 150 200 250 300 350 400 450
Temps (mn)

Figure V-1 : Séquence de référence et perforance entrée sortie du réacteur.
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Figure V-2 : Ecart de la température du milieu réactionnel par rapport a la consigne.
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Figure V-3 : Séquence de référence et germance entrée sortie du réacteur.
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2.3.Estimation de la vitesse de réaction en utilisant un
observateur grand gain

Nous nous proposons dans cette partieilddet un observateur grand gain [Farza-1999]
qui permet d’estimer la vitesse de réactiopagtir de la mesure de température du milieu

réactionnell.

L’'observateur grand gain proposé par Farzaest collaborateurs est basé sur un modele
réduit du systeme étudié et ne prend en compte la dynamique des états mesurés. Cet
observateur est simple puisqu’il est constitugnd’ copie du systeme réduit (états mesurés) et

I'expression du terme de cocteén est explicitement donnée.
Nous considérons alors le systéesuivant :

;dT ' r H ﬁ §O I:AeC PAg ,T £Tj I:Aec; PAg T
odt Cp © Cp 1 C C
°R

S, ®dT ) (V. 38)

Oy T

Ae

|00

Avec /(t) une fonction bornée qui peut dépendre de la température, des entrées, du bruit...

L’'observateur permettant I'estimation deest donné par le systérge

-dT H2 80OF n O F “
AT T afre p NS TP orp 7
odt Cp © Cp 1 Cp Cp
S, ®_ (V. 39)
R G FT T
—dt ' H

Avec est un parametre de réglage de I'observateur.

L’'une des principales caractéristiqgues de ceepnlaeur est que son réglage est réduit a la
calibration du parametre de réglage Cet observateur a aussi les caractéristiques
suivantes [Farza-1999]:
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x Quand la vitesse de réactiBest constante, I'erreur d’estimation converge
exponentiellement ;
x Si la dynamique de la vitesse de réactgshbornée, une erreur asymptotique peut
étre obtenue en imposant une grande valeuiCGependant, de grandes valeurs de
peuvent rendre I'estimateur sensible aux bruits de mesures. Un compromis alors

doit étre trouvé entre convergence etssgilité au bruit pour le choix de

Nous allons établir par la suite des simwiasi en boucle ouverteiafd’abord de montrer
comment cet observateur va nous permettretidies la vitesse de réaction et pour ensuite
tester sa robustesse. Le tableail 8onne les conditions de simulations.

- To=298 K

Casl |-Ry=0

- Pas de bruit de mesure ur

- To: T0*0.98

Cas?2 |- R=0

- Pas de bruit de mesure sur T
- To=298 K

Cas3 |-Ry=0

- Un bruit de mesure sir

Tableau V. 1 :Parameétres de simulation de I'observateur

Cas 1

©
o
>
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-R__.. .
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o

o

B
T
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o
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300 =
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Figure V-4 : Evolution de la vitesse de régtion et de la température du milieu
réactionnel et leurs estimations respectives (cas 1).
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Cas 2
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Figure V-5 : Evolution de la vitesse de régtion et de la température du milieu
réactionnel et leurs estimations respectives (cas 2).
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Figure V-6 : Evolution de la vitesse deéaction et de la température du milieu
réactionnel et leurs estimations respectives (cas 3).

La figure V-4 présente I'évolution de la vitesse de réactboet de la température du
milieu réactionnelT ainsi que leurs estimations respectives dans le cas 1. Nous pouvons
remarquer que lorsque la vitesse de réaatsinconstante, nous eons une convergence

exponentielle de I'estimatioR vers la vitesse de réacticﬁ\(phase de démarrage et phase de
maintien). Nous pouvons remarquer aussi @endant la phase deefroidissement,

I'estimation R tend a converger verR.

La figure V-5 et la figure \B présentent I'étude de radtesse de I'observateur pour
I'estimation de la vitesse de réaction ainsi que la température du milieu réactionnel dans le cas
2 (erreur sur la condition initiale) et le cas 3 (bruit de mesure sur T : le bruit est issue d’'une
séquence aléatoire uniformément distribuée de moyenne -0.088 atiance 0.3331). Nous
pouvons constater que dans chacun des deux casrivalsur arrive a bn estimer ces deux
variables.

D’aprés les constatations faites sur les figures V-4, V-5 et V-6, le choix de la vale(ir de

= 0.005) représente bien un compromis entreitsse de convergence et la sensibilité aux
bruits de mesures sur T
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Apres avoir mis en place un observateur poestimation de la vitesse de réaction, nous
proposons par la suite de I'inctudans le schéma de commande.

3.Commande d’'un réacteur catalytique triphasique
semi fermé en utilisant la disponibilité thermique et
un observateur grand gain

Nous présentons dans cestection une amélioration du schéma de commande développé
dans la section 2. En effet la loi de commande3gy.mise en place se base sur la
connaissance de la valede la vitesse de réactiéh Pour cela, nous proposons d’utiliser un
observateur grand gain permettant d’estimevitesse de réaction etidjecter par la suite
cette estimation dans la loi de commande.

Nous allons d’abord présenter le nouveduégsta de commande. Nous présentons ensuite
quelques simulations évaluant les perforogan du contréleur mis en place face a des
incertitudes de modélisation et des perturbatida type échelon puis face a des bruits de
mesures.

3.1.Commande du réacteur en utilisant I'estimation de Ila
cinétique de réaction

Nous utilisons dans cette partie I'estimation de la cinétique de réRctiams le calcul de
la loi de commandg;. La loi de commande donnée par I'équa@n35) devient alors :

_‘E_é KW 3ga 6 Ga Tt R "r HR Coafaclae

1 5
T T — = . (V. 40)
i - 1 8 - ~ & .
w — CopFaeln—, 3 C,., RIn—_,
Q@ w oo™ gy T e o Tl gy

A

Avec R représente 'estimation de la vitesse de réa®idonnée par I'observateur grand
gain (V.39).

Nous simulons le comportement du réacteur semi fermé suivant les mémes conditions

opératoires que dans la parBe. L'objectif de commande edbnc le méme, contrdler la
température du milieu réactionrieken suivant une séquence de température de réf@rence
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Figure V-7 : Séquence de référence et germance entrée sortie du réacteur.

La figure V-7 présente le comportement entséetie du réacteur, i.e. la température du
fluide caloporteuf; et la température du réactélurLa sequence de réénce de température

T est aussi présentée. Nous pouvons remamuerles bonnes performances du controleur,
utilisant l'estimation deR, permettent au réacteur deien suivre la consigne de

températurd . Nous pouvons aussi constater queelmpérature du fluide caloporteliy
admet un comportement réalisable en milieu industriel.

La figure V-8 présente I'évolution de la fdion de disponibilitéAr. Nous pouvons
remarquer que pendant chaque période d’échantillonkalgefonction de disponibilité\r
reste positive et décroit. Elle prend uneuvelle valeur pour egue nouvelle période
d’échantillonnage, pour ensuitdécroitre et s’annuler lorsque le systeme atteint la

référencd . Ainsi, la dérivée temporelle de la fonctioh durant chaque phase reste
négative.
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PE: Période d'echantillonnage
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Figure V-8 : Séquence de référence et performance entrée sortie du réacteur.

3.2.Robustesse face aux incertitudede modélisation et face aux
bruits de mesures et rejet dgerturbation de type échelon

La loi de commande définie par I'équation.gdV) ainsi que I'observateur défini par le
systemeS2(V.39), utilisent le coefficient d’échange, I'enthalpie de réactioh, H ainsi que

la température du réactf (hydrogéene) en entree.
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Nous étudions en simulation la robustesseahéma de commande mis en place face a ces
incertitudes sur ¢ de type échelon. Nous traitons aussi le cas d’'un dejgierturbation de
type échelon sur la température du réaktin entrée du réacteliye

Nous considérons les cas suivants :

Echelon de perturbation suga
t 60mn ( ¢*0.8)

Cas 5

Echelon de perturbation st a
t 60mn (Tyo *1.05)

Cas 6

Tableau V-2: Parametres de simulation de I'observateur.

Nous simulons tout d’abord uneeur sur le coefficient d’échangale type échelon.

Cas 5
3401 Température du milieu réactionnel | |
- Température de consigne
330
3
[
3
< 320
@
o
IS
@
310
300
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340 N
<
% 330
3
© 320
‘0
o
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'_
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Figure V-9 : performance entrée sortiedu réacteur suite a un échelon sur.
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Figure V-10 :

Figure V-11:
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D’aprés les constatations defigure V-9 le contréleur mign place est robuste face a ces
incertitudes de modéle.

Nous simulons maintenant uperturbation de type échelon sur la température du réactif
en entrée Tae). La figure V-10 présente le compartent du réacteur dans le cas d'une
augmentation de 5% ded Nous pouvons constater que le schéma de commande permet au
réacteur de suivre la consigne malgeéprobleme de régulation de températuréde

Nous étudions maintenant la robustesse tiérsa de commande en présence de bruit de
mesure sur la température dilieu réactionnel. Pour cela nous simulons un bruit issu d’'une
séquence aléatoire uniformément distribuée de moyenne 3.59%t d6 variance 0.3325.

La figure V-11 présente le comportement éatsortie du réacteur gmésence de bruit de
mesure surT. Nous pouvons encore une fois requer les bonnes performances du
contrbleur mis en place.

D’apres les constatations igsude cette partie nous pouvamiclure que le contrdleur
mis en place est robuste en preésed’incertitude de modélisatiode perturbation et de bruit
de mesure.

4.Conclusion

Lors de ce chapitre nous avons développééinde sur la disponibilité thermodynamique
qui nous a permis de déduire une fonctide Lyapunov issue de cette fonction: la
disponibilité thermiqueé\r . En effet, en utilisant les équations des potentiels chimiques, nous
avons décomposé la dispbitité thermodynamiqueA en deux contributions: une
contribution molaireAy et une contribution thermigud. Nous avons montré par la suite que
la fonctionAt est une fonction positive et qu’ellaue le réle d’'une fonction de Lyapunov.

Nous avons développé ensuite une loi de commande qui permet l'asservissement en
température d’'un réacteur semi fermé siegene’ réaction catalytique triphasique. Les
simulations effectuées ont montré [|'effidéc de la loi de commande a controler la
température du réacteur semi-fermé suivanttrajectoire de tempature désirée donnée.

La loi de commandgroposée dépend de la vitesse de réad®ajui est une mesure tres
difficile a obtenir en ligne. Afin de rendre lerdodleur mis en place ps$ réaliste, nous avons
utilisé un observateur grand galans le but d’estimer la cingtie de réaction a partir de la
mesure de la température du mili€actionnel. Cette estimatiort @gectée par la suite dans
la loi de commande. Nous avons testé en lsitimn la robustesse du schéma de commande
d’abord en présence d’incertitude modélisation et de perbation de type échelon, puis en
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présence de bruit de mesure sur la teatpée du milieu réactionnel. Ces simulations ont
montré I'efficacité de la loi de commande mise en place.
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Conclusion générale

Durant cette thése nous avons traité plusieurs thématiques: la synthése de lois de
commande stabilisantes pour les systém@actionnels, la modélisation dynamique des
procédés et la thermodynamique.

Nous nous sommes d’abord intéressés a ldéhsation et a la commande par approche
entropique d’'un systéme de dimension infidiesavoir un réacteur catalytique triphasique
continu de type slurry. Par kuite, nous avons appliqué ce#tgproche entropique pour la
commande d’'un systeme de dimension finie,t@itant le cas d'un réacteur catalytique
triphasique semi-continu.

Les réacteurs catalytiques triphasiques sont utilisés dans différentes applications,
notamment dans les procédébyairogénation et d’oxydation. Gent des systémes fortement
non linéaires, multivariables et siege deagations exothermiques [De Toledo-2001]. Le
développement de modeles efficaces et fiabdes pe type de réacteur est toujours une tache
difficile car cela implique la modélisation de nombreux aspects a savoir le transfert de matiere
gaz-liquide-solide, le transfert @dbaleur et la cinétique de réaction.

L’étude bibliographique effectuéans le chapitre 1, nous a m@ngu’il existetrés peu de
travaux concernant la commande des réacteatedytiques triphasiquesn mode continu et
gu’il n'existe pas de travauxoocernant la commande de tge de réacteur en mode
discontinu. En effet, le controlde ce type de réacteur, que ce soit en mode continu ou en
mode semi-continu, est une tache difficile.dlapart des techniques de commande proposées
pour les réacteurs chimiques se basent sur des outils mathématiques et de commande qui ne
prennent pas en considération les aspetttermodynamiques et énergétiques, car,
contrairement aux systemes électriques et mécaniques ou il est assez facile de trouver une
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fonction de Lyapunov qui repréden’énergie, la recherchune fonction de Lyapunov pour
I'analyse de stabilité et la synthése de bigscommande des systenméactionnels n’est pas
évidente car I'énergie de ces systémes agstservée selon le premier principe de la
thermodynamique.

Nous avons effectué par laiteuune étude de latabilité thermodymaique des systemes
thermodynamiques simples de dimension finie. Atipae cette étude etn se basant sur
I'hypothese de I'équilibre locahous avons déduit une fonctiossaciée a I'entropie qui sert
a I'étude de stabilité des sgstes thermodynamiques simples ouvéxdrs de I'équilibre : la
fonction de disponibilité thermodynamique. Nawwns montré enfin comment cette fonction
peut étre utilisée comme fonction de Lyapunov pour labiksation des systémes
thermodynamiques simples hors équilibre.

Nous avons utilisé cette fonction par la suite pour la synthése de lois de commande
stabilisantes non linéaires pour le contréle d’'unifméacteur intensifi€antinu (chapitre 4) et
pour le contréle d’'un réacteur semi-continu (chapitre 5).

Pour le contréle du mini-réacteur catalytique triphasique intensifié continu, nous avons
proposé un schéma de contrplesentant une structure taérhique a deux couches. Une
couche d’optimisation utilisant les algorithmes SQP permet de calculer une consigne optimale
pour la couche de contr6le. Getlerniére est baséerda concavité de lfonction d’entropie
et l'utilisation de la disponibilité thermodynamique comme fonction de Lyapunov. Les
résultats obtenus ont montiéefficacité de ce schéma de contrble pour le rejet de
perturbations mesurables en entrée du réac@artravail a donné lieu a un article publié
[Bahrourt-2010].

D’une maniere générale, le contrdle d’'un réactdiscontinu est plus difficile que celui
d’'un réacteur continu [Corriou-2003]. De plissque ce type de réacteur est siege d’'une
réaction catalytique triphasiquson contréle devient alwune tache trés difficile.

Dans certains cas, l'utilisation de la ftioa de disponibilitéthermodynamique comme
fonction de Lyapunov s’avere problématiquenftenandes oscillantes avec des dynamiques
rapides) [Hoang-2009]. A partir d'une étude de cette fonction de disponibilité
thermodynamique, nous avons déduit une nouvelle fonction de Lyapunov : la fonction de
disponibilité thermique. Nous avons utilisé cette fonctiom.ykpunov pour la mise en place
d’'un schéma de controle du réacteur semi-fesi@ge d’'une réaction catalytique triphasique.
Nous avons utilisé une loi de commande avesurede sortie incorporant une loi d’adaptation
paramétrique pour I'estimation de la vitesgeréaction. La loi de commande développée a
permis de réaliser la poursuite d’'un modéle de référenceng®tature. La loi d’adaptation
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paramétrique est basée sur un observateurpgegrsand gain [Farza-1999], qui a permis une
estimation de la w@sse de réaction.

Nous avons testé en simulation la robustesse du schéma de commande, d’abord en
présence d’incertitudes de modélisation epeeurbations de type échelon, puis en présence
de bruits de mesures sur la températurenilieu réactionnel. Ces simulations ont montré
I'efficacité de la loi de commande mise en place.

En perspective a court terme, il nous senpi@dinent d’ajouter unphase d’identification
pour le schéma de contréle du mini-réacteuttionl afin d’améliorer sa robustesse face aux
perturbations non mesurables atx incertitudes de moddigon. Ensuite nous proposons
d’ajouter une phase d’optimisation pour le sohéde contrdle du réacteur semi-fermé pour
calculer un profil optimal de température settws criteres donnés (maximiser la conversion,
minimiser le temps de réaction...).

A long terme, il serait intéreast d’abord de reformuler lBnction de disponibilité en
tenant compte d'un étale référence variant continument au cours du tezps. Il serait

aussi intéressant de formuler la fonction dgpdnibilité pour les stemes multiphasiques et
enfin d’étendre la commande entropique a sketémes de dimension infinie en formulant
ainsi la fonction de digmibilité thermodynamique pour ce type de systeme.
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Annexe | ;: Parametres et conditions
opératoires du RAPTOR

1.1. Donneées cinétiques [Hichri-1991,1990]

Parameétres

k : Constante de vitesse

ka : Constante d’adsorption du réactif A
kg : Constante d’adsorption du réactif B
Ea : Energie d’activation de la réaction
(hadsa - Enthalpie d’adsorption du réactif A
(hadss . Enthalpie d’adsorption du réactif B

5.46° (mole/kgcat/s)
10.55 (m*/mole)
7.54° (m¥mole)
-82220 (j/mole)
5003 (j/mole)

16325 (j/mole)

1.2. Coefficients de transfede matiere [De Toledo-2001]

Parametres

(Ksa)a : Coefficient de transfert de matiére liquide-solide
(Ksa)s : Coefficient de transfert de matiére liquide-solide

5.6 (s
3(sh

1.3. Solubilité [Hichri-1991]

Parameétres

(habsa . Enthalpie d’absorption du réactif A
ho: Constante d’henry
p : Pression [AET]

4990 (J/mole)
11538 (mole/Pa/fi)
200°° Pa

1.4. Coefficients d’échange de chaleur

Parameétres

h : coefficient d’échange de chatexoté milieu réactionnel
h; : coefficient d’échange de cleair coté double enveloppe
hsas : coefficient d’échange de chaleur fluide catalyseur

800 (W/K/nf)
800 (W/K/nf)
207 (W/K/m?)
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1.5. Données thermodynamiques

Parameétres

Coa: capacité calorifigue massiqde reactif A

Cps: capacité calorifique massiqde réactif B

Cps: capacité calorifiqgue massique du catalyseur (Ni)Sio
Com: capacité calorifique massique du corps du réacteur
ly: masse volumique du réactif A

I - masse volumique du réactif B

Is: masse volumique du catalyseur [Hichri-1991]

Im: masse volumique du réactif A

GH : enthalpie de réaction [AET]

14266 (J/kg/K)

2093.4 (J /kg/K)

150 (J /kg/K)
500 (J /kg/K)
11 (kg/n?)
1050 (kg/nA)
1547 (kg/r)
8000 (kg/m)
-200°3 (J/mole)

1.6. Conditions opératoires et dimensions du réacteur [AET]

Pour des raisons de confidentiagli®us nous limitons a ces données.

Parametres

Tio* : Température initiale du fluidgans le réacteur

Tso': Température initiale du catalyseur dans le réacteur
Tl Température initiale du corps du réacteur

Tio" : Température initiale duifide caloporteur

Ceio® : Concentratiofinitiale du réactif B

qy : débit d’hydrogéne d'entrée

g, : debit du milieu réactionnel en entrée

q; : debit du fluide caloporteur en entrée

T/ : Température du milieréactionnel en entrée

T2 : Température du milieu catalyseur en entrée

T : Température du fluide agorteur en entrée (en BO)

V : volume du réacteur

438.15 (K)
438.15 (K)
423.15 (K)
438.15 (K)
9700 (mole/m)
1.1%° (m%s)

4.16F " (m’s)
1.22*(m%/s)
438.15 (K)
438.15 (K)

438.15 (K)
2.63(md)
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Annexe Il : Parametres et conditions
opératoires du réacteur semi fermé

1.1. Donneées cinétiques [Hichri-1991,1990]

Parameétres

k : Constante de vitesse

ka : Constante d’adsorption du réactif A
kg : Constante d’adsorption du réactif B
Ear : Energie d’activation de la réaction
(hadsa : Enthalpie d’adsorption du réactif A
(hadss . Enthalpie d’adsorption du réactif B

5.46° (mole/kgcat/s)
10.55 (m*/mole)
7.54° (m¥mole)
-82220 (J/mole)
5003 (J/mole)
16325 (J/mole)

1.2. Coefficient de transfert dmatiere [De Toledo-2001]

Parametres

(Kia)a : Coefficient de transfert de matiere gaz-liquide 0.025 (3)
(K@) : Coefficient de transfert de matiére liquide-solide | 5.6 (s
(K@) : Coefficient de transfert de matiére liquide-solide | 3 (s%)

1.3. Solubilité [Hichri-1991]

Parametres

(habsa . Enthalpie d’absorption du réactif A
ho: Constante d’henry
P : Pression

4078 (J/mole)
8302.3 (mole/Pa/f)
15%° (Pa)
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1.4. Coefficients d’échange de chaleur

Parametres

h : coefficient d’échange de chaleur
hsas : coefficient d’échange de chaleur fluide catalyseur

400 (W/K/n)
30°*(W/K/m®)

1.5. Données thermodynamiques

Parametres

Coa: capacité calorifigue massiqde réactif A

Cps: capacité calorifique massiqde réactif B

Cps: capacité calorifique nsaique du catalyseuxi(Sio2 )
Cosiv : Capacité calorifigue massique du solvant

ly: masse volumique du réactif A

I : masse volumique du réactif B

ls: masse volumique du catalyseur [Hichri-1991]

lsv: masse volumique du solvant

14266 (J/kg/K)

2093.4 (J /kg/K)

150 (J/kg/K)
2562 (J/kg/K)
0.9747 (kg/m)
1050 (kg/nf)
1547 (kg/rf)
786 (kg/m)

1.6. Conditions opératoires et dimensions du réacteur

Parameétres

Tro : température initiale du flde dans le réacteur

Tso: température initiale du catalyseur dans le réacteur
Caio : Concentration initiale du réactif B

Tg0 : Température d’hydrogene d’entrée

V : volume du réacteur

S : surface d’échange

haret : €nthalpie molaire partielle @éférence du réactif A
herer : €nthalpie molaire partielle déférence du réactif B
hcret : €nthalpie molaire partigllde référence du produit C
Tref : température de référence

GH : enthalpie de réaction [AET]

298.15 (K)
298.15 (K)
2910 (mole/m)
298.15 (K)

6 (nT)

12 (nf)

0 (J/mole)

0 (J/mole)
-200°% (3/mole)
298.15 (K)
-200°2 (3/mole)
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Modélisation et approche thermodynamique pour la cameaes réacteurs chimiquetalytiques triphasiques
continus et discontinus.

Résumé :

L'objet de cette thése est la modélisation etcéemmande par approche thmrdynamique des réacteurs
catalytiques triphasiques en mode tomn et en mode discontinu. Ce tyde réacteur consiste en un systeme
fortement non linéaire, multivariable et siege de réactions exothermiques. Nous utilisons les concepts de la
thermodynamique irréversible pour la synthése de #8 commande stabilisante pour ces deux types de
réacteurs chimiques. En effet, la ctigi concavité de la fonction d’entropieus a permis de définir une fonction

de stockage qui sert de fonction de Lyapunov candidate : la disponibilité thermodynamique. Nous utilisons cette
fonction de disponibilité thermodynamigpeur la synthése de lois denemande stabilisante d’'un mini-réacteur
catalytique triphasique intensifié continu. Une stratégie de contrdle a deux couches (optimisation et controle) est
utilisée pour contréler la températuee la concentration du produit a $mrtie du réacteur en présence de
perturbations a I'entrée du réacteur. Les performancesmitdleur mis en place sont comparées en simulation a
celles d'un régulateur PI. Dans certains cas, |'utilisatieta fonction de disponibilité thermodynamique s’avére
problématique. Une autre étude effectuée sur cette fonction nous permet de déterminer une nouvelle fonction de
Lyapunov : la disponibilité thermique. Nous utilisons par la daitenction de disponibilité thermique pour la
synthése de lois de commande stabilisante d’'un réactdalytique triphasique semi-fermé. Un observateur
grand gain est utilisé pour estimer la vitesse de iofaét partir des mesures de la température du milieu
réactionnel. Cette estimation esteicjée ensuite dans le calcul delda de commande mise en place. La
robustesse du schéma de contrdle est testéenmrason face a des incertitudes de modélisation, des
perturbations et des bruits de mesure.

Mots clés :
Commande non linéaire, fonction de Lyapunov, mod#éts dynamique, thermodynamique des systemes
irréversibles, réacteur @ytique triphasique.

Title:
Thermodynamic control approach and modeling of three phase catalytic continuous and discontinuous reactors.
Abstract:

The goal of this thesis is the modeling and thermodyn&ased control of three-phasatalytic reactor working

in continuous or discdimuous modes. These types of reactars highly nonlinear, multivariable and
exothermal processes. We use the concepts of irreversible thermodynamics for the synthesis of stabilizing
control laws for these two types of chemical reactimdeed, the strict concavityf the entropy function has
allowed us to define a storage function used as a candidate Lyapunov function: the availability function. We use
this availability function for the synthesis of control laws for stabilizing a three-phase catalytic continuous
intensified mini-reactor. A control strategy with two laygoptimization and control) is used to control the
temperature and concentration of fhr@duct at the outlet ahe reactor in the presem of disturbances. The
performances of the controller are cargd by simulation to those of a &introller. In some cases, the use of

the availability function may cause some problems. A new Lyapunov candidate function is then derived from the
original availability function: the thermal availability. We use this thermal availability for the synthesis of
stabilizing control laws for a three-pleasatalytic fed-batch reactor. A high gaibserver is used to estimate the
chemical reaction rate from the measuents of the temperaturhis estimate is themsed for the control law
implementation. The robustness of the control scheme is tested in simulation against modelling uncertainties,
disturbances and noise measurements.

Keywords :
Non-linear control, Lyapunov function, dynamic modellifigeversible thermodynamics, three phase catalytic
reactor.
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