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Avant-Propos

Ce document représente plus de dix années d’activités dans le domaine pluridis-
ciplinaire de I’Automatique pour les Bioprocédés. S’il a pu se faire, ¢’est grace au
soutien constant de ces deux domaines, au travers du LAAS bien str, mon labora-
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les ressources nécessaires a ’aboutissement du travail de recherche présenté dans ce
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trouver une place a la frontiére de ces deux domaines, et qui ont donné sa valeur a
ce mémoire. Que ces quatre organismes en soient remerciés.

J’exprime ma profonde gratitude & Mme Arlette Chéruy, Professeur a 'ENSIEG,
a M. Jean-Luc Gouzé, Directeur de Recherche a 'INRIA et & M. Alain Oustaloup,
Professeur a 'TENSERB, pour avoir accepté d’examiner ce travail et d’en étre rappor-
teurs, malgré leurs multiples occupations. Je remercie trés sincérement M. Michel
Perrier, Professeur a 1I’Ecole Polytechnique de Montréal, M. Gérard GGoma, Pro-
fesseur & 'INSAT et M. Jacques Bernussou, Directeur de Recherche au CNRS de
m’avoir fait ’amitié d’examiner ce travail et de participer au jury de cette thése. Que
M. Christian Burgat, Professeur a 'IUT-UPS, trouve ici la marque de mon respect
et mes remerciements pour avoir accepté la lourde tache d’étre mon directeur de
recherche pour cette habilitation.

Qu’il me soit permis de remercier ici Humberto de Queiroz, Cathy Nézondet,
Etienne Paul, Anne Santerre et David Léonard pour avoir, au cours de leur thése,
pris le risque de me laisser controler leur procédé, et Christian Destruhaut, pour
m’avoir d’abord formé au fonctionnement d'un bioréacteur, puis pour avoir veillé a
ce que je ne provoque pas de dégats lors de mes activités expérimentales.

Je ne saurais oublier dans ces remerciements Jean-Philippe Steyer et Jérome Har-
mand, Chargés de Recherche INRA, Etienne Paul et Mathieu Spérandio, Maitres
de Conférence a 'INSA, qui représentent mon cordon ombilical avec les bioprocédés
et le traitement de I'eau. Ce mémoire leur doit beaucoup.



Il me faut aussi remercier ici les étudiants que j’ai encadré ou co-encadré au cours
de ces années, avec une mention particuliére aux doctorants, a savoir Gilles Roux,
Sylvie Bourrel, Humberto Xavier de Aratjo et Claudia-Sophia Gomez-Quintero.
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Premiére partie

SYNTHESE DES TRAVAUX DE
RECHERCHE
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Résumé

Ce document présente nos activités de recherche depuis 1990 (fin du doctorat)
dans le domaine de I’Automatique appliquée aux problémes de modélisation, identi-
fication, observation et commande de procédés biotechnologiques. Nous présentons
ici de facon synthétique nos principales contributions dans ce domaine, en replacant
nos travaux dans la littérature existante.

Ce mémoire ne se veut pas une liste exhaustive de tous nos travaux. Il s’attache
uniquement a en souligner les points forts, et plus particuliérement nos travaux les
plus récents ou en cours de développement dans le domaine du traitement des eaux
usées.
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Introduction

L’Automatique a pour objectif final I'optimisation du fonctionnement d’un pro-
cédé ou, plus modestement, ’amélioration et la fiabilisation de son fonctionnement.
Dans le domaine des biotechnologies et du traitement des eaux en particulier, 1'ef-
ficacité recherchée en termes de qualité des effluents et d’économie des cotits de
traitement a rendu nécessaire la modélisation, I'identification et la commande en
temps réel des procédés de traitement biologique. La complexité des mécanismes
mis en jeu et le fonctionnement jour apres jour de tels procédés ont mis en exergue
le besoin de mesurer, observer, analyser et controler certaines concentrations et
variables caractéristiques des effluents. Les cinétiques non-linéaires, les parameétres
variant dans le temps, ’absence de mesures fiables et directement atteignables, les
fortes variations des conditions opératoires et des charges de pollution imposent le
développement et l'utilisation de techniques avancées de I'automatique.

C’est dans ce cadre que se situent notre motivation et notre intérét pour la com-
mande des procédés biotechnologiques. Nos travaux sont guidés par la volonté de
répondre aux nombreux problémes issus de ces considérations, et notre investisse-
ment se porte sur les problémes :

d’instrumentation, pour pallier I'absence de capteurs, frein essentiel du trans-
fert des méthodologies de 'automatique au controle effectif des procédés;

— de modélisation : modéles de connaissance, réduction de modéles, linéarisation,
permettant d'une part de simuler le fonctionnement des procédés et d’autre
part de disposer de modéles adaptés aux méthodes d’identification, d’observa-
tion et de commande ;

— d’identification paramétrique et de reconstruction des variables d’état non me-
surées ;

— de commande des systémes soumis a des perturbations et a parameétres incer-
tains et /ou variant dans le temps, par des approches de commande adaptative

puis plus récemment de commande robuste;

de commande prenant en compte les contraintes sur les actionneurs (et les

13



14 Introduction

états).

Ces différents théemes sont abordés dans notre manuscrit, organisés de la ma-
niére suivante : l'objectif du premier chapitre est de replacer notre travail dans le
contexte du traitement de la pollution. Nous décrirons dans ce chapitre les différents
polluants et les filiéres de traitement avant de nous intéresser a la problématique de
la commande. Nous présenterons dans le chapitre suivant les modéles dérivés des
bilans de matiéres, a la fois dans leur principe et pour quelques procédés représen-
tatifs (classes, réactions biologiques...). Les différents traitements a effectuer sur ces
modéles bilans-matiéres dans 1'objectif de la résolution du probléme de commande
seront proposés dans le chapitre ITI. Nous y parlerons des problémes d’identification
(et donc d’identifiabilité) et de réduction de modéles. Le chapitre IV sera consacré
au controle des procédés biologiques, et nous présenterons quelques applications et
résultats obtenus en commande adaptative, robuste et contrainte. Enfin, les conclu-
sions et perspectives proposeront quelques pistes de recherche future dans le domaine
du controéle des procédés biologiques et en particulier de traitement des effluents.



Chapitre |

Nécessité du contrble du
traitement de la pollution

Dans ce chapitre, nous définissons d’abord les différents polluants auxquels nous
sommes confrontés (matiéres oxydables carbonées, azotées et phosphorées). Nous
définissons ensuite les différentes filieres de traitement, avant de nous restreindre
aux filiéres de traitement biologique. Dans ce contexte plus particulier, nous posons
la problématique de commande en insistant sur les aspects capteurs et actionneurs.

15



16 Chapitre I. Nécessité du contrdle du traitement de la pollution

.1 Introduction

Les problémes d’environnement liés aux activités et a la concentration des po-
pulations et des sociétés humaines deviennent de plus en plus importants. En effet,
que ce soit au niveau industriel, urbain ou agricole, la pollution générée par I’lhomme
affecte de plus en plus le cycle de I'eau, et des traitements artificiels doivent venir
en aide et compléter les cycles naturels d’auto-épuration.

Le traitement biologique des efluents dans des installations appropriées est un
moyen efficace de répondre a ces problémes. Le principe général d’un procédé bio-
logique, ou bioprocédé, est d’utiliser les propriétés naturelles d’organismes vivants
afin de produire ou d’éliminer certaines substances chimiques ou biochimiques, dans
des conditions optimales de fonctionnement.

.2 Les différents polluants

.2.1 Les sources de pollution

Les pollutions arrivant au niveau des stations d’épuration proviennent de diverses
sources :

les cités : les rejets urbains (eaux résiduaires urbaines, ERU) peuvent étre
considérés comme la plus importante industrie en terme de masse de maté-
riaux bruts a traiter. A titre d’exemple, il est produit quotidiennement un
volume avoisinant les 40 millions de m?3 d’eaux usées dans la communauté
européenne. FEn France, la consommation moyenne en eau est généralement
estimée de 150 litres par jour et par habitant en zone rurale jusqu’a 250 litres
par jour et par habitant en zone urbaine. En conséquence, chacun produit le
méme volume de pollution & travers les eaux ménageres (détergents, graisses,
...) et les eaux vannes (matiére organique et azotée, germes et matiéres fécales,

).

les industries : la pollution industrielle (eaux résiduaires industrielles, ERI) re-
présente une part importante des rejets arrivant aux stations d’épuration. En
effet, les deux tiers des industriels redevables des Agences de 'Eau (ceux qui
générent le plus de pollution) sont raccordés aux stations d’épuration des col-
lectivités territoriales. Ils produisent 10% de la charge polluante industrielle
brute, ce qui équivaut & un quart de la pollution domestique. Cet apport
pose de sérieux problémes aux exploitants de stations d’épuration urbaines,
tant au niveau des capacités que des performances de traitement. En effet,
les effluents industriels toxiques (ceux qui contiennent une forte proportion
de métaux lourds ou de molécules organiques toxiques) constituent un danger
permanent pour les stations de dépollution biologique. De plus, il faut bien
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noter que, selon le ministére de ’Environnement, 30% des rejets industriels
s’échappent encore dans la nature sans aucun traitement !

I’agriculture : le probléme de la pollution agricole est un peu différent, dans
la mesure ou cette source de pollution n’arrive qu’indirectement & la station.
C’est le cas en particulier des engrais et pesticides qui passent d’abord a tra-
vers les milieux naturels (nappes phréatiques, riviéres...). Cest aussi le cas des
déchets solides issus des industries agro-alimentaires et des déjections d’élevage
(lisiers de porc, fientes de canards...) qui arrivent a la station aprés hydrolyse
(une des voies possibles de traitement des déchets organiques solides).

— l’eau de pluie : bien que longtemps considérée comme propre, 'eau d’origine
pluviale est en fait relativement polluée. L’origine de cette pollution peut pro-
venir des gaz ou solides en suspension rejetés dans I’atmosphére par les véhi-
cules, les usines ou les centrales thermiques. Ces polluants (oxyde de carbone,
dioxyde de soufre, poussiére) sont envoyés vers le sol a la moindre averse.
Lorsqu’elle ruisselle, 'eau de pluie a un second effet nocif : elle transporte les
hydrocarbures, les papiers, les plastiques et les débris végétaux accumulés sur
la terre et les toitures. De plus, cette pollution est déversée sur de courtes
périodes et peut atteindre des valeurs trés élevées qui provoquent un effet de
choc sur le milieu biologique.

En ne parlant que de la pollution de I’eau, ce bilan est loin d’étre complet puisqu’il
faudrait lui rajouter tous les déchets solides, constitués d’ordures ménageres, des
déchets ménagers encombrants (mobilier, cuisiniéres, réfrigérateurs ...), des déchets
automobiles (carcasses, batteries, huiles et pneus usagés), des déchets provenant de
I’entretien des espaces verts urbains, des déchets d’assainissement des eaux usées
(boues), des déchets inertes (les 2/3 des déchets solides industriels), et enfin des
déchets produits ou recyclés dans 1’agriculture et les industries agro-alimentaires.

.2.2 Les indicateurs de pollution

Les eaux usées sont des liquides de composition hétérogéne, chargés de matiéres
minérales ou organiques pouvant étre en suspension ou en solution, et dont certaines
peuvent avoir un caractére toxique. [.’élaboration et la définition de parameétres qua-
litatifs de la pollution ont conduit a établir les principales mesures de la pollution :

— Matiéres en suspension (M ES) : quantité (en mg/l) de particules solides, de
nature minérale ou organique, véhiculées par les eaux usées.

Demande chimique en oxygéne (DCO) : consommation d’oxygéne (en mgOs/1)
dans les conditions d’une réaction d’oxydation compléte. C’est une mesure de
la pollution organique. On sépare généralement la DCO particulaire de la DCO
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soluble pour différencier les matiéres en suspension (partie organique) des ma-
tiéres organiques solubilisées.

Demande biochimique en oxygéne (DBOs) : consommation d’oxygéne, sur 5
jours (en mgOy/l) résultant de la métabolisation de la pollution organique
biodégradable par les micro-organismes présents. Comme la précédente, c¢’est
une mesure de la pollution organique.

Azote global (NGI) : quantité totale d’azote (en mgN/l) correspondant a
'azote organique et ammoniacal (azote Kjeldahl, NTK) et aux formes miné-
rales oxydées de l'azote (nitrates et nitrites).

— Phosphore total (Pr) : quantité (en mgP/l) correspondant a la somme du
phosphore contenu dans les orthophosphates, les polyphosphates et le phos-
phate organique.

On pourrait y rajouter des mesures plus spécifiques concernant la présence de
toxiques d’origine minérale (mercure, cadmium, plomb, arsenic...) ou organique
(composés aromatiques tels que le phénol, PCP...). On trouvera aussi les mesures du
Carbone Organique Total (COT), autre mesure de la quantité de matiére organique,
des Matiéres Volatiles en Suspension (MV'S) qui représentent la partie organique des
MES, ou encore des Matiéres Oxydables (MO). Cette derniére est définie comme :

_ 2DBO; + DCO

MO
3

Cette mesure est particuliérement utilisée par les Agences de I’Eau pour établir les
quantités de matiéres organiques présentes dans un effluent.

1.2.3 La législation

La législation francaise sur la pollution des eaux, les conditions de rejet et leur
traitement repose en grande partie sur la loi sur 'eau n°92-3 du 3 janvier 1992 et
les décrets du 29 mars 1992 et du 3 juin 1994. Les arrétés prévus par ces décrets ont
permis a la France de transposer en droit interne les directives européennes "eaux
résiduaires urbaines" du 21 mai 1991. Ils imposent aux communes, sur ’ensemble
du territoire francais, I’élaboration et la mise en ceuvre d’'un programme d’assainis-
sement avant le 31 décembre 2005, prenant en compte la collecte et le traitement
biologique des eaux résiduaires urbaines.

Les conditions de rejets sont fixées par les arrétés du 22 novembre 1994 pour
les effluents urbains et des 1®¥ mars 1993 et 25 avril 1995 pour les effluents indus-
triels. Ces arrétés précisent en particulier les caractéristiques physico-chimiques des
rejets, avec, en particulier, les valeurs limites des critéres de pollution (M ES, DCO,



.2. Les différents polluants 19

DBOs, NGI et Pr) fixées en concentrations et en rendements. Les caratéristiques
générales des rejets sont détaillées dans le tableau 1.1 et les valeurs limites sont résu-
meées dans les tableaux 1.2 et 1.3 pour les rejets urbains et industriels respectivement.

‘ effluents urbains ‘ effluents industriels ‘

pH 6 <. < 85 5.5 < . < 85
Température < 25° < 30°
Couleur < 100 mg Pt/1

TAB. 1.1 — Caractéristiques générales des rejets

parameétre pollution valeur limite | rendement
journaliére | moyenne/24h | minimal
kg/1 mg/1 %
MES toutes charges 35 90
DCO toutes charges 125 75
DBO; 120 a 600 25 70
> 600 80
NGI 600 a 6000 15 70
> 6000 10 70
Pr 600 a 6000 2 80
> 6000 1 80
TAB. [.2 Valeurs limites des rejets urbains
paramétre | flux journalier valeur limite
autorisé moyenne/24h | moyenne/mois
kg/1 mg)/1 mg /]
MES <15 100
> 15 35
DCO < 100 300
> 100 125
DBOs <30 100
> 30 30
NGI <50 — 30
Pr <15 — 10
TAB. [.3 — Valeurs limites des rejets industriels
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Remarque 1.1 : Pour les rejets dans des éco-systemes et milieur aquatiques sen-
sibles a l’eutrophisation (croissance accélérée d’algues et autres plantes aquatiques
qui favorisent l'appauvrissement du milieu en oxygéne), la législation est plus contrai-
gnante, tout au moins en ce qui concerne l’azote et le phosphore.

Ainsi, I'application de la Directive Européenne et de la loi sur 'eau de 1992
nécessite non seulement une extension des stations au traitement de l'azote et du
phosphore, mais également une fiabilisation de ces traitements, c¢’est a dire un res-
pect continu des niveaux de rejets. En Midi-Pyrénées, par exemple, la situation est
relativement alarmante puisque environ 70 % des pollutions azotées et 80 % des pol-
lutions phosphorées ne sont pas traitées dans les stations d’épuration domestiques.
Les données recueillies par ’Agence de I’Eau montrent que les bassins versant du
Tarn, du Gers et de la Garonne sont soumis a des pollutions excessives en azote et
en phosphore (Atlas et données sur 'eau 1997, bassin Adour-Garonne).

1.3 Les filieres de traitement

.3.1 La station d’épuration

D’un point de vue général, et sans vouloir étre exhaustif, compte tenu de la
diversité des procédés mis en ceuvre selon les cas, I’épuration de ’eau améne toujours

a:
séparer et éliminer les matiéres en suspension,

— éliminer la pollution organique, principalement par voie biologique, et, plus
récemment les pollutions azotées et phosphorées,

avant de la rejeter dans le milieu naturel.

On distingue classiquement dans la station d’épuration (figure I.1) la succession
des traitements suivants :

le traitement primaire (ou prétraitement) : de nature mécanique, il a pour
objet la séparation liquide-solide, afin de retenir le maximum de matiéres en
suspension présentes dans l'affluent. La décantation primaire, et éventuelle-
ment un traitement physico-chimique en amont de la séparation par décanta-
tion ou flottation permettent de réaliser cette opération.

le traitement secondaire : Il fait généralement appel aux procédés biotech-
nologiques, dans lesquels on fait consommer a des bactéries aérobies ou/et
anaérobies les matiéres organiques présentes dans les eaux usées. Plus récem-
ment, le traitement biologique de I'azote a été intégré a cette étape, et de la
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il 3 ! ozoneur
égrilleurs - 1! . - !
g — puits |, decanteur| bassin décanteur| ‘ ‘ effluent
degraisseurs | deqy primaire | d'aération secondairg ‘
floculation | |
N ‘boues en excés _ recirculation deg
1 boues secondaires
P digesteur 3
— anaérobie 3
traitement primaire traitement secondaire traitement tertiaire

FiG. .1  Schéma de principe d’une station de traitement d’eau

méme maniére, le traitement des phosphates commence aussi a y étre intégré.

— le traitement tertiaire (ou de finition) : C’est un traitement permettant
de compléter le traitement biologique par des actions spécifiques de désin-
fection, neutralisation, stabilisation... Il dépend essentiellement de I'avenir de
'effluent : eau potable, réutilisation industrielle (refroidissement de turbines),
rejet dans les milieux aquatiques en zone plus ou moins sensible.

Remarque 1.2 : Compte tenu de [’évolution des directives sur les nitrates et les
phosphates, le traitement de ces pollutions est passé peu a peu du traitement tertiaire
vers le traitement secondaire, dans le méme temps que les différentes opérations de
traitement biologique ont été ramenées dans le traitement secondaire. Mais ceci n’est
qu’affaire de présentation et ne change rien dans les principes.

1.3.2 Le traitement biologique

Les procédés de traitement biologique de I'eau sont particuliérement adaptés a
I’épuration d’eaux polluées essentiellement par de la matiére organique facilement
biodégradable et, dans tous les cas, exemptes de composés toxiques a des concentra-
tions notables. Ces procédés sont donc particuliérement adaptés a I’épuration des
eaux résiduaires urbaines. Les eaux industrielles nécessitent généralement des trai-
tements spécifiques. Elles peuvent parfois rejoindre la station d’épuration, au prix
toutefois d’un traitement physico-chimique préalable, car la présence de toxique dé-
truirait la flore bactérienne.

Les procédés mis en ceuvre pour la dépollution des ERU et ERI se distinguent
selon qu’ils sont :
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— de type aérobie (présence d’air ou d’oxygéne) ou anoxie;

en culture libre en suspension dans I’eau (boues activées, lagunage) ou fixée
(lits bactériens, biofiltres).

Dans un procédé a boues activées, 'assimilation et la transformation de la pol-
lution par les bactéries s’effectue dans un premier bassin, associé & un décanteur-
clarificateur qui permet de recycler les boues en téte du bassin d’une part, et de
récupérer I'efluent traité d’autre part. Le bassin d’aération est en fait, selon les cas,
constitué de plusieurs bassins en série privilégiant chacun le traitement d'une pollu-
tion spécifique (organique, nitrification, dénitrification, phosphatation), ou d’un seul
bassin permettant de réaliser les différentes réactions biologiques en méme temps.
L’alternance de phases aérées et non aérées permet méme d’intégrer au sein d’un
unique bassin des cultures aérobies et anoxies.

Les procédés a biomasse fixée gagnent en compacité par rapport aux procédés a
boues activées et ne nécessitent pas la présence d’un décanteur en sortie. Une purge
des boues accumulées dans 'ouvrage est cependant réguliérement nécessaire pour
prévenir le colmatage du filtre.

Le lagunage est, par opposition, un procédé de traitement extensif, et repose sur
le principe de la dégradation en eau libre de la pollution organique. Il peut étre
naturel ou aéré, lorsque 'apport d’oxygéne est assuré artificiellement.

1.3.3 Les déchets solides

Pour étre & peu prés complet sur les filiéres de traitement des pollutions, il nous
faut aussi aborder le probléme des déchets solides. Leur traitement dépend forte-
ment du type de déchet concerné. Les principales filiéres sont :

I'incinération ;

— la mise en décharge controlée et les centres d’enfouissement technique répon-
dant a des normes contraignantes et strictes;

I'utilisation comme remblais dans les infrastructures routiéres;
— la valorisation matiére telle que ’épandage (principalement des boues de sta-
tion d’épuration), le compostage (dégradation de la matiére organique en pré-

sence d’air), les recyclages divers;

la valorisation énergétique, essentiellement la méthanisation, qui consiste en la
décomposition de la matiére organique en absence d’air (fermentation anaéro-
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bie).

.4 Capteurs et actionneurs

1.4.1 Capteurs

A la base de toute tentative de controle d’'un procédé réside le probléme de dispo-
ser d’informations pertinentes sur son comportement, a une fréquence suffisamment
élevée pour rendre compte de son évolution, et surtout de les obtenir en ligne, sans
intervention humaine. C’est bien la que se trouve la principale limitation retardant
I"automatisation compléte des processus biotechnologiques, et de maniére plus cru-
ciale encore, des procédés de traitement des eaux usées.

En effet, autant des mesures physico-chimiques telles que la température, le pH,
les débits de liquide et de gaz, la pression, la puissance d’aération, les niveaux ou
la pression partielle en oxygéne dissous sont généralement accessibles sans difficulté,
autant les mesures de concentration des divers composés de la réaction (biomasses,
substrats organiques, pollutions nitrées...) ainsi que des vitesses de réaction restent
problématiques. Or ce sont sur ces derniéres que se posent les problémes de controle,
car ce sont elles qui fournissent des informations directes tant sur ’état du procédé
que sur son évolution a venir.

A ce jour, il n’existe pas vraiment de capteurs capables, au niveau industriel, de
fournir des mesures de ces variables en ligne, au travers d’appareillage de faible com-
plexité, a cout réduit (tant au niveau de I’équipement que du fonctionnement et de
la maintenance), et surtout robuste vis-a-vis des conditions de fonctionnement (pH
acides, encrassement des membranes dus aux matiéres en suspension...). La plupart
du temps, ces variables ne sont obtenues qu’a travers des analyses en laboratoire,
dont la durée, les cotits et surtout le mode opératoire limitent la fréquence et 1’au-
tomatisation des mesures [93].

Le probléme des capteurs recoit cependant une attention de plus en plus impor-
tante au cours des années, et on voit apparaitre diverses solutions qui tentent de
résoudre le probléme de 'instrumentation :

— intégration de capteurs existant a fort potentiel informatif dans une boucle
de mesure. [.’idée conductrice est dans ce cas d’automatiser des capteurs hors
ligne, de maniére a obtenir, sans intervention humaine, les mesures sur site
des variables intervenant directement dans les modéles bilans-matiéres. Ceci
se fait a partir d’'un échantillonneur implanté directement dans le bioréacteur,
ou plus généralement dans une boucle de mesure. Ce principe, que 'on re-
trouve dans l'appellation "Flow Injection Analysis (FIA)" [45], a été utilisé
pour des chromatographes a phase gazeuse ou liquide, des spectrométres de
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masse, permettant d’obtenir les concentrations de composés gazeux. L’auto-
matisation d’un capteur YSI pour la mesure du glucose [68] ou celle d’un
capteur TECHNICON pour la mesure du nitrate [19]*! nous ont ainsi permis
de controler en boucle fermée divers procédés de fermentation.

— couplage de mesures indirectes a des modéles mathématiques pour recons-
truire au travers d’observateurs les variables du procédé. Par abus de langage,
on trouve parfois dans la littérature cette approche sous le nom de capteurs lo-
giciels ou virtuels. Dans la plupart des cas, c’est un observateur de type filtre
de Kalman étendu qui permet de reconstruire les variables & controler [82].
Ainsi la mesure de la coloration du milieu fermentaire nous a permis, selon les
expériences, de reconstruire la concentration en produit formé [79|, la concen-
tration en substrat utilisé |71]*, ou la concentration en biomasse [35|. Bien
qu’elle soit plus difficile & manipuler car couplée a de nombreux paramétres,
nous avons pu utiliser la concentration en oxygene dissous pour reconstruire
la concentration en substrat [72|. Cette mesure de l'oxygéne est d’ailleurs a
la base de la respirométrie [83|, méthode dans laquelle on utilise la vitesse de
consommation de I'oxygéne par la biomasse pour caractériser 'affluent (charge
organique en particulier) et/ou les boues [84].

développement de capteurs spécifiques, dénotés biocapteurs, qui permettent de
transformer I'information "biologique" en un signal électrique. Dans [24], un
biocapteur est défini comme "un dispositif analytique dans lequel sont étroi-
tement associés une couche de reconnaissance ionique ou moléculaire et un
transducteur qui permet la conversion d’un signal biologique apparaissant lors
du phénoméne de reconnaissance en un signal analogique". Bien qu’il existe
une littérature abondante sur le sujet (|88], [16] et références inclues), leur
utilisation reste cependant limitée, en particulier par 'absence de transfert in-
dustriel. Ainsi, il convient de noter que seuls quelques prototypes ont conduit
a une commercialisation, et que dans 85 % des cas, ils ne concernent que la
mesure de glucose.

Quelles que soient les solutions retenues, on voit toujours apparaitre deux types
de systémes :

capteurs in situ, directement implantés dans le réacteur biologique;
— capteurs en ligne, implantés sur une boucle spéciale de prise d’échantillons,

permettant en particulier de filtrer le prélévement de maniére a éviter I’en-
crassement du capteur par les matiéres en suspension.

'Les références marquées par une astérisque signifient qu’elles font partie des 5 publications
fournies dans la Septiéme Partie de ce mémoire.
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Enfin, méme si un effort important a été fait au niveau des centres de recherche
pour traiter du probléme des capteurs, le transfert de ces derniers vers l'industrie
et les collectivités territoriales en est encore a ses balbutiements, en particulier dans
les états du sud de I’'Europe (dont la France), trés en retard sur le sujet par rapport
a leurs voisins scandinaves.

1.4.2 Actionneurs

Tout aussi essentiel est le probléme des actionneurs, méme s’il se pose en termes
différents. Parmi les différentes variables susceptibles d’étre manipulées par 1’opéra-
teur ou le systéme informatique, telles que les débits d’aération, de recirculation des
boues de décantation et des effluents, de purge, ..., il s’agit de déterminer celles qui
sont pertinentes en fonction des objectifs de controle recherchés.

Le principal probléme provient dans ce cas de I'inadéquation, en général, entre
les objectifs de controle et les actions possibles pour les réaliser. Ce probléme est
particuliérement bien illustré dans le cas d’'un procédé de traitement d’eaux usées.
Un objectif de controle pourrait s’exprimer directement sous la forme d’une consigne
en azote résiduel (en dec¢a de la norme européenne associée). Cependant, les gestion-
naires des stations ne sont pas préts a envisager des sources de carbone externes
permettant de maintenir des rapports carbone/azote convenables, considérant, a
tort, que I’eau usée contient suffisamment de matiére organique pour s’affranchir
d'un ajout éventuel de carbone. On se prive ainsi d’'un moyen d’action particuliére-
ment efficace pour pallier une surcharge de pollution azotée a I’entrée de la station.

.5 La problématique de commande

Le traitement de la pollution, et les normes européennes qui le régissent, de plus
en plus séveéres sur les quantités de polluant rejetées dans les eco-systémes, imposent
le développement de procédés de traitement fiables, robustes et performants. Tou-
tefois, il a été montré que les installations de traitement biologique ne satisfont pas
les normes de rejets dans 8 4 9 % des temps de fonctionnement. L’utilisation de
stratégies de commande permettant de satisfaire les normes de rejet s’avére donc
nécessaire pour optimiser le fonctionnement des réacteurs biologiques. Cependant,
le probléme du controle des procédés de traitement biologique des eaux usées reste
encore assez flou. Le controle, dans le sens conventionnel employé en Sciences pour
I'Ingénieur, ne s’applique encore que difficilement, tant du fait de I’absence d’ins-
trumentation en ligne que du fait de ’absence de variables d’action et d’objectifs
énonceés clairement en termes de régulation et de poursuite. Ainsi, d'un point de vue
global, les trois principaux objectifs de controle sont de :
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— garantir le fonctionnement du procédé;
respecter les normes de rejet ;
minimiser ’énergie et les cotits de fonctionnement.

L’élimination de la production polluante conduit toujours, en fonction des ca-
ractéristiques physico-chimiques des rejets et du degré d’épuration souhaité, a la
conception d'un chaine de traitement constituée d’une succession d’opérations uni-
taires ou de stades de traitement entre lesquels il existe généralement des interac-
tions. On peut cependant, dans de nombreux cas, simplifier le fonctionnement global
du cycle d’épuration de I’eau (de son prélévement a son renvoi dans le milieu naturel,
en passant par son utilisation, les traitements physico-chimiques et biologiques, et
la gestion des boues produites) en plusieurs sous-systémes traités indépendamment.
C’est en particulier le cas pour les stations de traitement biologique, dans lesquelles
les traitements de la pollution peuvent étre, selon les cas, considérés de maniére
globale ou découplée.

Ainsi, du point de vue de 'automaticien, on trouve dans les procédés biotech-
nologiques, et ce, quel que soit le procédé étudié, la quasi-totalité des phénoménes
abordés d’un point de vue théorique [10], [49], [55], que 'on retrouvera au fil des
chapitres de ce mémoire : modélisation, systémes incertains, identification, estima-
tion, filtrage, optimisation, régulation, poursuite, rejet de perturbations, contraintes
sur les actionneurs... et qui apparaissent de maniére classique dans le schéma bloc
d’un systéme controlé en boucle fermée (figure 1.2).

Cependant, il ne faut pas mésestimer 'aspect pluridisciplinaire de ces procédés,
et on ne peut pas se contenter de traiter 'aspect "controle des procédés". Méme
si une étape peut étre découplée et traitée en partie indépendamment, il ne faut
pas oublier qu’elle s’inscrit dans un contexte global, nécessitant la prise en compte
des aspects biologiques, du dimensionnement des réacteurs, du positionnement et
du nombre de capteurs...

1.6 Conclusion

[’objectif de ce chapitre était de montrer, au travers de la description des moyens
de traitement de la pollution, que le controle des procédés de traitement biologique
est nécessaire au bon fonctionnement de ces derniers. Il s’achéve sur le constat que,
méme si le domaine des biotechnologies représente un champ d’application infini
des outils issus de I’Automatique, comme nous le verrons en partie par la suite, le
transfert technologique ne se fait encore qu’au compte-gouttes.
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F1G. I.2  Schéma général d'un systéme en boucle fermée

En effet, seul le PID a réellement été implanté sur les procédés, au travers
de boucles de régulation complétement découplées (régulation de pH, de tempé-
rature...). La notion de supervision, essentiellement sous forme d’un journal de bord
associé a du diagnostic (systémes experts) a aussi conduit a quelques réalisations
[86], mais une grande partie de son succés provient de I’absence de bouclage direct
sur le procédé. En effet, le systéme fonctionne en boucle ouverte, et seul 'opérateur
est habilité & agir sur le procédé. Quant a 'application des techniques de I’Automa-
tique telles que nous les présenterons dans la suite de ce rapport, elles restent encore
trop souvent au stade des laboratoires de recherche, et leur implantation en milieu
industriel souffre de la complexité des outils et des nombreux freins technologiques
a leur utilisation (probléme des capteurs en particulier).
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Chapitre ||

Modélisation des réactions
biologiques

Nous nous attachons dans ce chapitre a la description de procédés biologiques a
partir de I'expression des bilans-matiéres. Les principaux types de réactions (modes
de fonctionnement, réactions biologiques) sont présentés en insistant sur ceux qui
nous ont servi de supports expérimentaux et/ou de simulation.

29
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1.1 Introduction

Ce chapitre traite de la représentation mathématique des différentes classes
de réactions biologiques auxquelles nous nous intéressons. L’expression des bilans-
matiéres relatifs aux différents composants de la réaction permet d’obtenir des sys-
temes d’équations différentielles non-linéaires, ordinaires ou a paramétres répartis,
dont nous donnons quelques exemples représentatifs dans ce chapitre.

1.2 Les modes de fonctionnement

[1.2.1 Classes principales

D’un point de vue général, les modes de fonctionnement se caractérisent par le
type d’alimentation en substrat des réacteurs biologiques. Nous distinguons trois
modes principaux (figure 11.1) :

Le mode discontinu (ou batch). La totatité des éléments nutritifs nécessaires a
la croissance biologique est introduite lors du démarrage de la réaction. Aucun
apport ni prélévement (excepté bien sir pour quelques mesures hors lignes
éventuellement) n’est par la suite réalisé, et la réaction se déroule a volume
constant. Les seules actions possibles de l'opérateur ne concernent que les
variables d’environnement (pH, température, vitesse d’agitation, aération...).
Peu de moyens sont ainsi nécessaires a sa mise en ceuvre, ce qui en fait son
attrait du point de vue industriel. Il souffre cependant d’un inconvénient ma-
jeur : I'apport initial d’'une quantité élevée de substrat inhibe généralement
la croissance des micro-organismes qui le consomment, ce qui se traduit par
des durées de traitement allongées, et limite la charge initiale admissible. Par
ailleurs, ce mode de fonctionnement impose la présence en amont d’un dispo-
sitif de stockage des affluents.

Le mode semi-continu (ou fedbatch). Tout en nécessitant un dispositif de sto-
ckage des affluents, ce mode de fonctionnement se distingue du précédent par
un apport des différents éléments nutritifs au fur et a mesure des besoins
constatés des micro-organismes. Il permet essentiellement de lever les pro-
blémes d’inhibition associés au mode précédent, et de fonctionner a des taux
spécifiques de croissance proches de leur valeur maximale. A partir d’'un vo-
lume initial préalablement ensemencé, le réacteur est alimenté par un débit
augmentant exponentiellement, nécessitant un controle en boucle fermée de ce
dernier. C’est d’ailleurs ce dernier point qui a fortement limité 'utilisation du
fedbatch en milieu industriel. Enfin, ce mode de fonctionnement, tout comme
le précédent, est plus particuliérement préconisé lorsque la récupération des
produits est réalisée en discontinu (accumulation intracellulaire par exemple)
ou que lI'on ne peut se permettre de relarguer des matiéres toxiques résiduelles
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(cas du fonctionnement en continu).

Le mode continu (ou chemostat). C’est le mode le plus largement employé
dans le domaine du traitement de ’eau. Caractérisé par un volume réaction-
nel constant, il est soumis a un soutirage de milieu réactionnel égal au flux
d’alimentation en matiére nutritive. Les procédés continus fonctionnent en ré-
gime permanent, en maintenant, pour des conditions d’alimentation fixées, le
systéme dans un état stable, tout en évitant tout phénomeéne inhibiteur grace
a l'effet de dilution da a I’alimentation. Ils permettent en outre des produc-
tions importantes dans des réacteurs de taille réduite et ne nécessitent pas
d’importants dispositifs de stockage en amont, contrairement aux modes pré-
cédents. Ils peuvent en outre étre intégrés dans des dispositifs plus complexes
constituant les stations de traitement d’eaux.

o

Batch Fedbatch Continu

F1G. I1.1 — Les différents modes de fonctionnement des procédés biologiques

[1.2.2 Extension pour le traitement biologique de la pollution

Lors de leur utilisation dans le domaine du traitement biologique de la pollution,
les modes de fonctionnement décrits dans le paragraphe précédent sont intégrés
dans des procédés plus complexes représentant la station d’épuration (conférer pa-
ragraphe 1.3.1), incluant :

le prétraitement : dégrillage, dessablage, déshuilage ;

le traitement primaire : décantation permettant de récupérer les matiéres en
suspension sous forme de boues ;

le traitement secondaire, correspondant au traitement biologique des pollutions
organiques et minérales (azote, phosphore, carbone), suivi de la décantation
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secondaire ;

le traitement tertiaire, qui dépend de l'utilisation de I'effluent (utilisation in-
dustrielle, agricole, rejet en milieu aquatique sensible) : filtration, désinfection
par le chlore ou ozonation ...

Nous nous intéressons dans ce mémoire essentiellement aux traitements biolo-
giques.

En plus du mode de fonctionnement, les réactions sont caractérisées par 1’aération
(culture aérobie) ou I'absence d’aération (culture en anoxie) du milieu, et par le
fait que les bactéries peuvent étre fixées (lits bactériens, biofiltres) ou libres (boues
activées). Par ailleurs, le réacteur biologique, alimenté par I’affluent provenant du
traitement primaire peut étre aussi alimenté par les recirculations du surnageant
et/ou des boues de la décantation secondaire.

1.3 Principe de la modélisation par bilans-matiéres

Un procédé fonctionnant en réacteur infiniment mélangé (Stirred Tank Reac-
tor, noté STR) signifie que le milieu réactionnel est homogéne. Quel que soit le
mode de fonctionnement (batch, fedbatch, continu), le comportement dynamique
des différents composants de la réaction biologique découle directement de I’expres-
sion des bilans de matiéres. La croissance d’une population de micro-organismes sur
un simple substrat est alors représentée par les équations différentielles ordinaires
suivantes :

X
dVX) _ pXV = Qou X (11.1)
dt
d(gtS) = —I/SXV + QmSm - QoutS (112)
dVv
2 0. _ II.
dt Qm Qout ( 3)

dans lesquelles X représente la concentration en micro-organismes (g/1), S la concen-
tration en substrat (g/1), V' le volume réactionnel (1), Q;, le débit d’alimentation
(1/h), Quus le débit de soutirage (1/h) et S;, la concentration de substrat dans 1'ali-
mentation (g/1). u et v, représentent respectivement le taux de croissance des micro-
organismes (1/h) et le taux de consommation du substrat (1/h).

Le couplage entre croissance et consommation est généralement décrit par la
relation algébrique suivante :

"
= 1.4
= (I1.4)
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avec Y, /s le rendement de conversion (g de biomasse/g de substrat).

Remarque I1.1 : Croissance et consommation ne sont pas forcément couplées dans
toutes les réactions biologiques [30]. C’est cependant toujours le cas pour les procédés
auzquels nous nous intéressons.

Méme si le taux de croissance dépend fortement des conditions opératoires (tem-
pérature, pH...), du milieu réactionnel (concentrations en composés carbonés, azotés,
phosphorés, en sels minéraux, en oxygeéne...), 'expression la plus couramment uti-
lisée est le modeéle empirique de Monod [57|, introduit dés le début du siécle par
Michaélis-Menten pour décrire une réaction enzymatique :

S

= Mmax II.5
B Fimae g 78 (IL.3)

Cette expression, dans laquelle fi,,q, est le taux de croissance maximal (1/h) et K
la constante de demi-saturation (g/1), permet de décrire le phénoméne de limitation
de la croissance par manque de substrat, et I’arrét complet lorsque le substrat n’est
plus disponible.

Par ailleurs, les phénoménes d’inhibition par excés de substrat sont générale-
ment modélisés par 'expression de Haldane, introduite dans le cas des réactions
enzymatiques, et reprise par Andrews [1| dans le cas des réactions biologiques :

S

_ 11.6
K, +S+4%& (I1L6)

K = HUmaz

avec K; la constante d’inhibition (g/1).

Il convient de noter que de nombreuses autres relations algébriques ont été éta-
blies pour décrire ces phénoménes de limitation et /ou d’inhibition, mais que leur uti-
lisation reste marginale. De la méme maniére, certains modéles prennent en compte
I'influence de la concentration en micro-organismes, en co-métabolite, de la tempé-
rature, du pH (conférer [28| pour une liste d’une cinquantaine de modéles).

Le cas de I'oxygéne est un peu a part. En effet, dans le cas des procédés fonction-
nant en aérobie, I'oxygéne correspond a un co-substrat de la réaction, et peut ainsi
étre traité comme tel, ¢’est-a-dire intervenir sous la forme d’un terme de type Monod
dans l'expression du taux de croissance, conduisant ainsi a I’expression suivante :

& ) O (11.7)

avec Oy la concentration en oxygéne dissous (g/1) et Ko, la constante de demi-
saturation pour I'oxygéne (g/1). Cependant, cette expression est souvent omise sous
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) A 2 s 2 N .
I’hypothése que le réacteur est suffisamment aéré et que Ko, est trés petit par
rapport a la concentration en oxygéne dissous présente dans le réacteur en fonction-
nement normal. La dynamique de I'oxygéne est obtenue, comme précédemment, a
partir du bilan de masse de I'oxygéne dissous :

d(VO,)

T = —qOQXV + KlCLV(O; - 02) - QoutOQ (IIS)

avec O} la concentration de saturation en oxygéne dissous (g/1), qui dépend du
milieu de culture (sels minéraux) et de la température essentiellement [27|. go, est
la vitesse spécifique de consommation d’oxygéne, donnée par :

do, = Ylu + mo, (119)
z/o

dans laquelle Y, /, représente le rendement de conversion (gX/g0,), et mo, le co-
efficient de maintenance (gOs/gX /h). Le coefficient de transfert K;a (1/h) dépend
fortement des conditions opératoires et en particulier de ’agitation, de la pression,
du débit d’aération, du milieu de culture... Il n’existe cependant pas de modélisation
aisée de ce paramétre et il doit étre déterminé en fonction des conditions opératoires.
C’est d’ailleurs ce probléme qui fait que la mesure de 'oxygéne a rarement été utilisée
a des buts de controle, bien qu’elle soit trés facile a obtenir.

1.4 Quelques modéles représentatifs

Sans vouloir en faire une liste exhaustive, nous présentons a présent quelques mo-
deéles représentatifs sur lesquels ont été faites la majorité des expériences présentées
dans ce mémoire, et qui ont servi de supports aux développements méthodologiques.

I1.4.1 Fermentations continues

Reprenons le modéle (II.1)-(I1.3) décrivant la croissance d’une population de
micro-organismes X sur un substrat limitant S. On obtient directement, dans le cas
de la fermentation continue, i.e., & volume V' constant, et en rajoutant I’équation
relative & un métabolite P, le modéle classique suivant :

dX

— =uX — DX I1.10
= H (11.10)
ds 1

o~ X + D(S;, — S I1.11
= PN D= 9) (L11)
dP I

— = X —-DP I1.12

dans lequel D = €z = @eut représente le taux de dilution (1/h), Y, le rendement
de conversion (g de biomasse/g de produit), et p est décrit par (I1.5). L’équation
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correspondant a la production du métabolite est généralement omise lorsque cette
variable n’a pas d’influence sur la croissance (u ne dépend pas de P) et qu’elle n’est
pas mesurée (donc non utilisée au niveau d’observateurs et/ou de controleurs). Les
phénoménes de maintenance et de décés peuvent étre pris en compte sous la forme
de termes supplémentaires dans les équations :

X

dd—t = X — DX — bX (11.13)
ds L

R X+ D(Sy —S) —mX I1.14
AR e ( ) —m (I1.14)
dpP 1

2 x_pp .15
dt Y ( )

b représente le taux de mortalité (1/h) et m le coefficient de maintenance (que 'on
retrouve systématiquement sur 1'équation d’évolution de I'oxygéne (I1.8)-(11.9)).

On peut étendre directement ce type de modéle a des réactions plus complexes
comportant plusieurs populations de micro-organismes couplées ou non, et/ou plu-
sieurs réactions enchainées.

Nitrification

Dans une station de traitement biologique de 'azote des effluents urbains, le
cycle de transformation de 'azote est le méme que dans la nature (figure 11.2) :

substrat carboné

¥ 0,
NH, eau brute / \ / \
NH, NO, NO; NO, N,

/ nitritation nitratation w

Azote organique Nitrification Dénitrification

Assimilation

Fia. I1.2 — Cycle d’élimination des pollutions azotées

La premiére partie du traitement de la pollution azotée est donc la nitrification,
qui consiste a transformer par voie biologique I’azote ammoniacal (NH,") en ni-
trate (NOy ), en présence d’oxygeéne [62], |64], [70]|. Cette réaction comprend deux
étapes. La premiére, la nitritation, met en jeu des bactéries autotrophes de type
Nitrosomonas (Xyg), qui transforment I’azote ammoniacal en nitrite (NO5 ). La
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deuxiéme étape concerne, quant a elle, la conversion du nitrite en nitrate par les
bactéries autotrophes Nitrobacter (X yg). En réacteur complétement mélangé et ali-
menté continuement en azote ammoniacal N H; , la nitrification peut étre modélisée
par les équations différentielles issues des bilans de matiéres relatifs aux cing va-
riables principales de la réaction, a savoir, les deux populations bactériennes, I’azote
ammoniacal, le nitrite et le nitrate :

d);vs — ivsXws — DX (11.16)

d); QVB s Xnps — DXyp (11.17)

ANH{ _ _UNS x s+ D(NH{, — NHY) (IL.18)
dt Yns

dJZtOQ _ xgz Xy — % Xyg — DNO; (11.19)

detOg _ Lybzi Xni — DNO; (11.20)

Yng et Yyp représentent les rendements des deux étapes. Les taux de croissance
ins et puyp sont décrits par des termes de Monod relatifs aux substrats limitants
des deux populations, NH,; et NO; respectivement :

NHj
= lmaz 11.21
UNS = HmazNS KNHI + NH ( )
NO3
= lmaz — 11.22
UNB = HmazNB KNO; T N02 ( )

Cette représentation largement acceptée dans la littérature sous-entend que les deux
étapes de la nitrification sont indépendantes (pas de compétition entre les micro-
organismes), le co-métabolite de la premiére devenant le substrat de la seconde. 11
convient aussi de noter que le modéle (I1.16)-(I1.20) n’explicite pas la présence de
I'oxygéne, bien que celui-ci soit indispensable & la croissance des deux populations
autotrophes, partant du principe qu’il est apporté en quantité suffisante pour ne pas
limiter le phénomeéne d’oxydation biologique.

Croissance sur mélange bi-substrat

Pour représenter le traitement biologique d’effluents de papeterie par lagunage
aéré, Ben Youssef [12] a modélisé la dégradation d’un substrat xénobiotique S, par
une population mixte X en présence d’un co-substrat énergétique S, sous la forme
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suivante :

dX
5 = (ks +ps )X — DX (11.23)
dSz Hs

= ——2 X+ D(Syip, — Sz 11.24
i ] ) (11.24)
dSe Ks

= ——" X+ D(Sein, — S. I1.25
q =y XDl ) (11.25)

Le phénoméne d’activation/inhibition compétitive dans ce mélange bi-substrat a pu
étre correctement représenté par le modéle de Monod généralisé :

Sz

= Mmax 11.26

Hs. H S KSI + Sw + aeSe ( )
Se

= Mmax 11.27

I’Lse l’L Se KSE _|_ Se + axSw ( )

dans lequel la constante a,. (respectivement a,) permet de modéliser I'effet inhibi-
teur du substrat énergétique (respectivement xénobiotique) sur la consommation du
substrat xénobiotique (respectivement énergétique).

Digestion anaérobie

La digestion anaérobie est le procédé de consommation de déchets solides com-
posés de matiére organique par voie biologique. La matiére organique complexe
(macromolécules) est transformée en biogaz (méthane et gaz carbonique) par une
séquence de réactions suivant quatre étapes principales : 'hydrolyse, I'acidogénése,
lacétogéneése et la méthanogénése [26|. Ces étapes sont schématisées sur la figure
I1.3. L’hydrolyse consiste en la transformation de matiére organique particulaire len-
tement biodégradable X en matiére organique solubilisée facilement biodégradable
S,. Ces molécules peuvent servir de source de carbone aux biomasses hétérotrophes
intervenant en particulier lors de la dénitrification (conférer paragraphe I1.4.4). Dans
le cas contraire, elles sont transformées en différents acides organiques, ou acides gras
volatils (AGV) par les deux étapes d’acidogénése et d’acétogénése. Sachant que I'on
ne mesure généralement que l'ensemble de ces acides, et que c’est 'acétate qui est
dominant, certains modéles court-circuitent I'acétogénése pour ramener la réaction
en un processus a trois étapes |23|, [56]. Enfin, la derniére étape, réalisée par les bac-
téries méthanogénes anaérobies strictes transforment les AGV en méthane et en gaz
carbonique. Le méthane peut alors étre récupéré et valorisé comme source d’énergie.

En considérant donc la digestion anaérobie comme un processus a trois étapes,
comportant trois populations de micro-organismes, les bactéries hydrolytiques X},
les bactéries acidogénes X, et les bactéries méthanogénes X,,, et leurs substrats
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Macromolécules

hydrolyse

Monomeres

acidogénese

Acides organiques

acétogénese
Co, + Hy Acide acétique
méthanogénése méthanogénése
Méthane Méthane + CO,

FiGc. 11.3  Les étapes de la digestion anaérobie

respectifs, le déchet organique solide X, la matiére organique solubilisée Sy et les
acides gras volatils A, nous avons obtenu le modéle suivant pour décrire la croissance
microbienne en réacteur alimenté en continu par les déchets solides Xy, [36] :

% = upXp — bp X, — XD

dj;a = paXa — boXo — XoD

d‘j—tm — 1 X — b Xom — Xon D

d;fs = —YihuhXh + D(X,,, — Xs)

djts = (1 ;/th,UhXh)(l — fx;) — YiaMaXa + D(Ss,, — Ss)
= (5 X)L~ f3,) = §timXon + DAy — A
dXI _fXI Y pnXn + D(X1,, — X1)

s YY o X+ D51, ~ 51)

(I1.28)

(I1.29)

(I11.30)

(I1.31)

(I1.32)

(I1.33)

(IL.34)

(I1.35)
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X7 et Sy représentent respectivement les concentrations en matiére inerte particu-
laire et solubilisée. Les taux de croissance sont modélisés par la loi de Monod relative
aux substrats respectifs de chacune des populations. [.’équation de production de
méthane peut éventuellement étre rajoutée si celui-ci est mesuré et présente donc
un intérét au niveau des étapes d’observation et/ou de commande.

Des modéles plus complexes peuvent étre proposés |26|, [50], qui prennent en
compte davantage de variables, mais cela pose beaucoup plus de problémes pour
déterminer les valeurs numériques des nombreux paramétres associés.

11.4.2 Fermentations semi-continues

L’extension du modéle (II.1)-(I1.3) au cas des fermentations semi-continues est
obtenue directement en considérant @),,; = 0. Cette stratégie est particuliérement
adaptée au cas de polluants toxiques qui ne doivent pas se retrouver dans les effluents,
et qui ne permettent pas d’obtenir des productivités élevées en cultures discontinues.

Considérons le cas de la biodégradation du phénol. C’est un polluant toxique
contenu dans les eaux usées de nombreuses industries chimiques, pétrochimiques et
agrochimiques. Sa dégradation par des bactéries ’acceptant comme seule source de
carbone et d’énergie est fortement inhibée, méme a de trés faibles concentrations.
[’étude de la croissance de Ralstonia eutropha nous a permis d’établir un modéle
bilans-matiéres dans lequel le taux de croissance est modélisé par 'expression de
Haldane (I1.6) et est couplé a la vitesse spécifique de dégradation du phénol |53|. La
croissance aérobie peut ainsi étre décrite par :

‘fj_}t{ _ X - Q‘}'"X (I1.36)
B X (5~ 9) (11.37)
C;—]; =1, X — Q‘;”P (11.38)
dd_of = K1a(03 — 03) — g0, X — Q‘j”@ (11.39)
Cil_‘t/ _ 0. (I1.40)

P est un co-métabolite de la croissance, I'acide 2-hydroxymuconique semialdéhyde
(2-hms). L’accumulation de 2-hms se traduit par une coloration jaune de plus en
plus intense, corrélée avec le taux de croissance :

Vp =+ Qi (I1.41)
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aq représente un terme de rendement, alors que «g, qui n’a pas de réelle signification
physique, a été introduit pour assurer I’ajustement des données [53].

Concernant la dynamique de 1'oxygéne, comme nous I’avons dit dans un para-
graphe précédent, elle n'a d’intérét que dans la mesure ou l'on veut se servir de
I'oxygéne comme source d’information de la réaction. La vitesse spécifique est don-
née par l'expression (I1.9) et le coefficient de transfert K;a doit étre déterminé en
fonction des conditions opératoires [72].

11.4.3 Procédés a boues activées

Les procédés a boues activées sont trés largement utilisés pour le traitement
iologique des eaux usées. Traditionnellement, ils sont composés d’un réacteur bio-
biol d Tradit 11 t, il t d’ t b
logique et d’'un décanteur/clarificateur schématisés sur la figure 11.4. L’effluent du
procédé est récupéré en sortie du clarificateur, alors que les boues décantées sont en
partie recirculées a 'entrée du réacteur.

effluent

affluent
—_—

aérateur décanteur

recirculation purge

Fia. I1.4 — Schéma d’une installation a boues activées

Ce schéma de base peut étre complété par d’autres réacteurs en série (permet-
tant de favoriser les différentes populations de micro-organismes en optimisant les
conditions opératoires de chaque réacteur), par un décanteur primaire et par des
boucles de recirculation interne.

Pour pouvoir traiter les pollutions composées d’azote organique, le réacteur biolo-
gique doit prendre en compte a la fois des conditions aérobies (pour la nitrification),
et anoxies (pour la dénitrification en particulier). Ces opérations peuvent étre réa-
lisées soit dans deux bassins placés successivement, 'un aéré, ’autre non, soit dans
un seul bassin autorisant des périodes alternées d’aération et de non-aération 84|,
[48].

La modélisation de ces procédés a boues activées a été trés largement étudiée,
et a conduit au modeéle bien connu établi par FTAWQ (International Association for
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Water Quality), qui prend en compte le cycle d’élimination de I’azote, des matiéres
organiques biodégradables (lentement et rapidement), et dans sa deuxiéme version,
le cycle de transformation du phosphore [41], [40]. Le modéle se présente sous forme
matricielle, les lignes correspondant aux différentes réactions biologiques et les co-
lonnes aux variables mises en jeu dans ces réactions.

Mis & part la modélisation des étapes de traitement des déchets (nitrification,
dénitrification, digestion...), un élément clé de ces procédés est la modélisation du
décanteur afin de gérer au mieux la recirculation des boues [87], [69].

11.4.4 Biofiltre

Les procédés de type biofiltre (ou filtre biologique) sont constitués d’un réac-
teur biologique vertical rempli d’un support granulaire (pouzzolane généralement)
sur lequel les populations bactériennes viennent se fixer et coloniser le matériau,
I'écoulement de l'affluent se faisant dans le sens ascendant ou descendant (figure

11.5).

Sortie boue
de lavage

:@: Collecteur
sortie eau
:@: Biomasse
— ~H
| T carnissage
. Pouzzolane
Prises
d-échantillons
I — -+
@ Calorifuge
Solution :@:Z Houbl.
Ethanol / ouble
enveloppe
—
Eau
a —
Epurer
:NQQ: Fauae
lavage

Air de
lavage

FiG. I1.5 — Biofiltre expérimental pour la dénitrification

2 N

Bien que moins généralisés que les procédés a boues activées, ils présentent ce-
pendant des intéréts indéniables tels que :
— compacité (faible surface au sol) comparativement aux procédés boues acti-
vées ;
rétention des matiéres en suspension au sein du réacteur, évitant de ce fait
I'utilisation d’un décanteur secondaire ;
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— bonnes performances pour I’élimination des pollutions carbonées, azotées, phos-
phorées et des matiéres en suspension ;
bonne intégration dans I’environnement (peu de bruit, peu d’odeur);
minimisation de la consommation d’énergie et de la production des boues.
D’un point de vue pratique, la rétention des particules se traduit par un colma-
tage du biofiltre, ce qui nécessite d’évacuer périodiquement 1’excés de biomasse et de
matiéres en suspension retenues. Ces lavages fréquents induisent un fonctionnement
cyclique, pour lequel la principale difficulté est d’anticiper le colmatage. Du point
de vue de la modélisation, le comportement dynamique des biofiltres est représenté
par des équations aux dérivées partielles non-linéaires, permettant de représenter a
la fois I’évolution temporelle et spatiale le long de la colonne (en considérant que
les dispersions axiales sont négligeables) des variables mises en jeu dans la réaction
biologique.

Considérons plus spécifiquement le biofiltre de dénitrification décrit sur la figure
I1.5. La transformation des nitrates en azote gazeux par des bactéries hétérotrophes
(nécessitant la présence d’une source de carbone énergétique) peut étre simplement
représentée par les deux étapes de dénitratation et de dénitritation (cf. figure 11.2).
Sous I'hypothése que la porosité est stationnaire et uniforme le long du réacteur,
I’expression des bilans de matiéres relatifs aux quatre variables considérées pour
décrire la réaction (concentrations en nitrate Sy, nitrite Sy, , éthanol S, et bio-
masse active X,) conduit au systéme décrit par les équations aux dérivées partielles
non-linéaires de type hyperbolique suivantes :

ISyo; (2:1) FOSyo-(z,t) 1 1-Y,
% - A 9: e “lino- 11.42
ot Ae 0z Q€ th 'U'NO3 (27 t)Xa(Z7 t) ( )
a’S'NOf(Z?t) F aSNO*(Z,t) 1 1_Yh
et~ e et L 1 - X
o T 0: o v, o (30Xl
11-Y,
R *lnoy 1.4
aze Yy, Hno; (2,1)Xa(2,1) (I1.43)
0Ss(z,t) F 0Ss(z,t) 1
a5 T AL - - X
ot Ae Oz Eth IuNO3 (27 t) a(Z, t)
Y 5 11.44
EYh2 luNOQ (Z,t)Xa(Z,t) ( )
8Xa Z,t Xa Z,t

avec la variable d’espace z variant entre 0 et la hauteur normalisée 1 du biofiltre.
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Les conditions aux limites sont les suivantes :

SNO3_ (2=0,1) = SNogm(t)
SNO; (2=0,1) = SNo;m(t)
55(2 = 0, t) Ssm(t)

Les vitesses de croissance sur le nitrate et le nitrite, en présence d’éthanol, sont
données par les doubles expressions de Monod :

SNOf(Z’t) Ss(Z t)
(t) = i 3 ’ I1.46
:UNO3 (Z ) ,UNO3 mazKNO; + SNO; (z, t) Kq+ SS(Z, t) ( )
Syo-(2,1) Sg(z,t
o (211 = P ; s(z,1) (11.47)

NO; + SNO; (Z, t) KS + SS(Z, t)

Bien qu’il existe des outils mathématiques sophistiqués permettant de manipuler
les systémes a parameétres répartis, on préférera le plus souvent les transformer en
modéles & parameétres localisés, pour lesquels la majeure partie des travaux d’ana-
lyse, d’observation et de commande s’applique. Les méthodes de discrétisation aux
différences finies fournissent en général une solution précise du systéme initial, mais
au prix de modeles approchés de dimension élevée. Les méthodes d’approximations
fonctionnelles, et en particulier les méthodes de résidus pondérés [32], telle que la
méthode de collocation 94|, 18] permettent d’obtenir des approximations de la dy-
namique des systémes a parameétres répartis, pour lesquelles le vecteur d’état est de
dimension réduite. Ce type de méthode présente cependant des difficultés de mise
en ceuvre, en particulier liées au choix des points de collocation, de leur nombre et
des fonctions de pondération.

Enfin, les méthodes a compartiments permettent de transformer le filtre biolo-
gique en un certain nombre de réacteurs infiniment mélangés mis en série [65]. Le
nombre de réacteurs a considérer pour représenter le biofiltre dépend de la précision
que 'on veut obtenir & la fois sur les régimes transitoires et sur les points d’équi-
libre, et de la dimension du vecteur d’état que I’on va construire (conférer paragraphe
I11.3.3). On considére généralement qu’il faut une trentaine d’éléments en série pour
représenter convenablement le biofiltre, mais ce nombre peut étre réduit a quelques
unités lorsque 1’'on s’intéresse a la synthése de controleurs.

1.5 Conclusion

Nous avons vu dans ce chapitre que, quels que soient le procédé biologique et
son mode de fonctionnement, le principe de modélisation, basé sur les bilans de ma-
tiéres, reste le méme. La complexité du modéle dépend essentiellement du nombre
de réactions internes considérées et de la structure retenue pour décrire le taux de
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croissance.

Loin d’étre exhaustif, ce chapitre avait simplement pour objectif de décrire
quelques procédés biologiques représentatifs et présentant des caractéristiques dif-
féerentes (équations différentielles ordinaires ou partielles, couplages des vitesses de
croissance...). N'ont cependant été présentés que des procédés sur lesquels nous
avons travaillé!. Ce sont donc ces procédés qui seront utilisés par la suite, lors de
I'utilisation des modéles a des fins d’identification paramétrique, d’observation et de
commande.

"De tous les procédés présentés dans ce chapitre, seul le modéle de croissance bi-substrat n’est
pas utilisé par la suite. Nous avons cependant choisi de le présenter dans ce chapitre pour souligner
le fait que la croissance peut étre plus complexe qu’un simple modéle de Monod.



Chapitre |11

Analyse des modeéles

A partir des modeéles bilans-matiéres décrits dans le chapitre précédent, nous
nous intéressons dans ce chapitre aux problémes d’identification associés et a la
transformation de ces modéles de connaissance en modéles d’action adaptés aux
approches de commande que nous développerons dans le chapitre suivant.

45
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I11.1 Introduction

Les paramétres qui composent les modéles bilans-matiéres, bien qu’ayant une
certaine signification physique, ne sont généralement pas facilement accessibles, et
doivent ainsi étre identifiés. Cependant, ces modéles issus des bilans de matiéres ne
sont pas toujours adaptés pour l'identification des paramétres (problémes d’identifia-
bilité structurelle et /ou pratique) comme pour ’élaboration de controleurs (conférer
chapitre suivant). Un effort important est ainsi fait pour obtenir des modéles sim-
plifiés, que ce soit par des réductions d’ordre ou par I’écriture de modéles linéarisés
autour de points de fonctionnement.

[11.2 Identification des paramétres des modéles

Dans le cas ou nous établirions un simple modéle linéaire pour représenter une
réaction biologique, le probléme de 'identification se raménerait au probléme clas-
sique de I'identification paramétrique, que ce soit par des approches graphiques, des
méthodes algébriques de type Moindres Carrés, ou par des méthodes d’analyse spec-
trale. Il est cependant souvent préférable de s’intéresser aux modéles non-linéaires
dérivés des bilans-matiéres qui permettent non seulement d’identifier des parameétres
physiques apportant des informations pertinentes sur le fonctionnement du procédé,
mais aussi de vérifier la cohérence des valeurs des parameétres obtenues. Nous nous
intéressons donc dans cette partie essentiellement au probléme de 'identification de
paramétres intervenant non-linéairement dans les modéles.

111.2.1 Identifiabilité des modéles

L’étude préalable de I'identifiabilité des modéles dynamiques est essentielle tant
du fait de la complexité des modeéles que du manque de mesures disponibles. Ainsi,
avant de se lancer dans une procédure d’optimisation des paramétres d’un modéle,
il est nécessaire de déterminer si tous les paramétres vont étre identifiables et, si ce
n’est pas le cas, quels sont ceux que 'on pourra identifier. En effet, si la structure
variable/paramétre n’est pas identifiable, ¢’est-a-dire, si nous ne pouvons pas trouver
une valeur numérique unique pour chaque parameétre, I’optimisation paramétrique
peut conduire vers plusieurs, voire une infinité de solutions.

Identifiabilité structurelle

La notion d’identifiabilité structurelle est liée a la possibilité de donner une valeur
numérique unique a chaque parameétre du modéle mathématique. Elle est étudiée
sous I'hypothése de données expérimentales “parfaites”. Dans le cas ot le modéle
n’est pas structurellement identifiable, cette étude permet de déterminer les combi-
naisons de paramétres qui sont a priori identifiables. S'il existe des relations directes
reliant entre eux plusieurs paramétres, il est alors nécessaire de connaitre les valeurs
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numériques de certains paramétres afin d’en déduire les autres. L’étude de ces pro-
priétés doit nous permettre de détecter, avant le recueil des données sur ’estimation
des parameétres, les problémes que 'on risque de rencontrer.

Pour les systémes linéaires, I'identifiabilité structurelle est relativement bien dé-
finie et il existe de nombreux tests d’identifiabilité (méthode de transformation de
Laplace, approche des matrices modales, ...) [11], |52, |33]. Par contre pour les sys-
témes dans lesquels les paramétres interviennent non linéairement, le probléme est
plus difficile a résoudre. Il existe tout de méme des tests d’identifiabilité mais qui
restent souvent complexes et lourds a mettre en ceuvre, surtout si le nombre de
parameétres est important.

Parmi ceux-ci, le test de l'identifiabilité par les séries de Taylor est basé sur le
développement en séries de Taylor des mesures au temps ¢ = 0 [29], [43], [63]. Cette
méthode consiste a vérifier si les dérivées successives contiennent des informations
sur les paramétres a identifier. L’objectif est ainsi d’exprimer les paramétres a iden-
tifier en fonction des mesures disponibles et de leurs dérivées successives. Autant
sur des exemples simples cette méthode est facile & appliquer, autant, lorsque la
complexité du modéle augmente en variables et paramétres, elle devient lourde a
mettre en ceuvre et le calcul des dérivées conduit & des expressions difficiles & ma-
nipuler. Cette technique, méme avec 1’aide d’un logiciel de calcul symbolique, est
trés fastidieuse a utiliser surtout si nous devons dériver les expressions a des ordres
supérieurs a deux.

Une autre méthode pour analyser I'identifiabilité structurelle est de transformer
le modéle non-linéaire en une représentation linéaire en les paramétres a identifier, et
de regarder I'identifiabilité de cette derniére |29], |95]. Cette méthode a I'avantage,
par rapport a la précédente, de nécessiter relativement peu de calculs. Mais elle est
toujours trés lourde & mettre en ceuvre si le systéme initial se complique et si les
mesures ne représentent pas directement les variables d’état du systéme.

Outre la structure du modéle elle-méme, I'identifiabilité structurelle est fortement
liée a I’équation d’observation. Afin de justifier de maniére simple ce fait, considérons
la phase d’hydrolyse de la digestion anaérobie. Pour ce faire, considérons le modéle
suivant ]

X = MmaxﬁKsX
(TT1.1)

- __ _ Mmaz S
S = Y S+KSX

et supposons que nous mesurons la somme des variables (X +.5). Ce cas correspond
exactement a la situation de ’hydrolyse pour laquelle, en mesurant la DCO parti-
culaire, on mesure a la fois un substrat solide S et la biomasse hydrolytique X. En
notant DCO,, la somme de X et de S, et en additionnant les deux expressions du
systéme (II1.1), on obtient :
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. 1
LX?C%)::M(l—-i;LX

avec

_ MmaxS
S+ K,

On ne pourra donc identifier que le terme complet (u(1 — %)X), qui, lorsque le
systéme n’est pas en régime permanent, varie. Ainsi, on ne peut pas dissocier les
divers paramétres de cette expression. Si par contre nous mesurons X et S, tous les
paramétres du modéle (IT1.1) sont structurellement identifiables.

1

Identifiabilité pratique

Le probléme de l'identification pratique repose principalement sur la qualité des
données et les informations qu’elles contiennent. Les données disponibles doivent
étre suffisantes et d’assez bonne qualité pour que 'identification des paramétres du
modéle conduise a des valeurs admissibles. Lorsque les paramétres sont trés forte-
ment corrélés, lorsque les mesures disponibles sont en nombre limité et lorsqu’elles
sont entachées de bruits, 'unicité de la solution n’est plus garantie. Par exemple, la
modification de I'un des paramétres peut étre compensée proportionnellement par
un autre tout en produisant un lissage satisfaisant entre les valeurs expérimentales
et simulées.

Une méthode de test de l'identifiabilité pratique a été étudiée par Walter et
Pronzato [96]. Cette méthode permet de savoir si une structure choisie est identi-
fiable. Le principe est de choisir une valeur nominale py de paramétres (en les tirant
au hasard dans un ensemble de paramétres P), puis de simuler le modéle M (py)
avec une grande précision pour obtenir des données fictives y/, afin de s’affranchir
du bruit de mesure. Ensuite, il convient d’estimer p a partir de y/ en minimisant
un critére quadratique sur Perreur de sortie a I’aide d’'une méthode du second ordre
initialisée a p° = py. Si P* reste stable en pg, le modéle M est structurellement loca-
lement identifiable. Si par contre I’estimateur est instable, cela peut signifier que M
est structurellement non identifiable ou que 1’on a tiré au hasard un point p, proche
d’une région atypique. Il est alors recommandé de tirer d’autres p, pour trancher.

Cette méthode permet de s’affranchir du bruit de mesure, c¢’est-a-dire de la qua-
lité des données expérimentales. Mais elle peut aussi servir a déterminer 'influence
de la quantité des mesures. La fréquence des mesures effectuées au cours de I'expé-
rimentation peut influencer I'identifiabilité du modéle. En effet, si trés peu d’échan-
tillons, pour une méme mesure, sont relevés, la structure risque de ne pas étre
identifiable (plusieurs courbes peuvent passer par les mémes points). Par contre si
nous augmentons la fréquence des mesures, le modéle peut devenir identifiable.
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[11.2.2 Identification des parameétres des modeéles

Les paramétres pouvant étre identifiés ayant été exhibés de par I’étude de I'iden-
tifiabilité du modéle, I'identification proprement dite peut étre entreprise, a partir
d’une campagne de mesures sur le site expérimental. D’un point de vue général,
I'identification des paramétres de modéles non-linéaires se fait par des méthodes
itératives d’essais-erreurs, en minimisant & chaque itération une fonction coit re-
présentant 1’écart entre les sorties mesurées du processus et les sorties du modéle
(figure I11.1) :

1. les paramétres du modele sont fixés a des valeurs initiales arbitraires, mais
admissibles.

2. le modéle bilans-matiéres est simulé afin de reconstruire les mesures disponibles
a chaque date de mesures.

3. I'écart ¢; entre résultats expérimentaux et simulés est calculé a chaque date de
mesures 7; afin d’obtenir le vecteur € = [g; - -- 5m]T, ol m est le nombre de
mesures.

4. les valeurs des paramétres du modéle sont modifiées de maniére a minimiser
une certaine fonction d’erreur f(e) (fonction cott), généralement quadratique,
et on retourne a ’étape 2.

Ymesuré
Initialisation Simulation |y . i | Parametres| .
modele | Calcul itara | OUI oul
des |, du ~critere dlerreur—>| 1ESLOMEI LS onificatifs ——>
parametres modele
non non
Ajustement
des -
paramétres

Fi1G. III.1 — Processus itératif d’identification des parameétres

LLa minimisation de la fonction cott est un probléme d’optimisation non linéaire,
pour lequel diverses méthodes ont été appliquées avec succeés dans le cadre des pro-
cédés biochimiques. Citons a titre d’exemples :

— les techniques séquentielles, en particulier la méthode du Simplexe de Nelder
et Mead [58], qui utilisent des formes géométriques pour explorer la surface
d’optimisation [80], 37|, [81]...
les méthodes de gradient basées sur les dérivations partielles de la fonction a
minimiser par rapport aux parameétres recherchés. L.a méthode de Levenberg
et Marquardt [54] a ainsi donné lieu a de nombreuses applications |78, [43],

159], [19]"...
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Méme si cela n’apparait pas toujours clairement dans les applications que nous
avons traitées, cette phase d’identification des parameétres relatifs aux cinétiques de
croissance et aux rendements représente la premiére étape du controle des processus
étudiés. Citons toutefois les theéses de S. Bourrel [18]' et de S. Julien [48], ainsi
que les mémoires de fin d’études CNAM de C. Armaing [6] et de F. Gérin [36] qui
consacrent une partie de leur rapport a ce probléme.

[11.2.3 Sensibilité des modéles aux paramétres

[.’étude de I'identification des paramétres des modéles bilans-matiéres ne saurait
étre compléte sans une évaluation de la sensibilité des modéles aux paramétres, aux
entrées ou aux conditions initiales. Il existe quelques méthodes analytiques, en par-
ticulier les travaux de Tomovié¢ [91], qui permettent d’exprimer la sensibilité d’une
fonction a ses paramétres en construisant des équations de sensibilité dans lesquelles
apparaissent les dérivées partielles de la fonction par rapport a ses parameétres. Ces
méthodes sont malheureusement trés lourdes a mettre en ceuvre, et I'étude se fait
généralement par simulation numeérique en comparant les comportements du sys-
téme en fonction des valeurs des paramétres. Les conclusions sont trés fortement
liées a la structure du systéme, et il parait difficile de faire une analyse exhaustive
de la sensibilité aux paramétres. Cette étude, méme partielle, reste cependant in-
dispensable tant pour établir des plans d’expérimentation en vue du calibrage du
modéle que pour déterminer les paramétres a identifier et les méthodes d’identifica-
tion appropriées.

I11.3 Réduction de la complexité des modéles

I11.3.1 Modeéle de connaissance versus modéle d’action

La nécessité de réduire les modéles traduit la différence entre modéle de connais-
sance et modeéle d’action. En effet, méme si aucun modéle n’est capable de donner
une description parfaite de la dynamique d’un systéme, un modéle de connaissance
peut étre relativement complexe, du fait du nombre de variables qui le composent,
du nombre de paramétres utilisés ou du fait de sa structure elle-méme (équations dif-
férentielles non-linéaires, équations aux dérivées partielles...). Or les étapes d’iden-
tification, et plus encore de test de l'identifiabilité du modéle, ou de commande,
demandent des efforts d’autant plus considérables que le modéle est complexe. La
réduction de la complexité conduit alors aux modéles d’action, compromis entre
simplicité du modéle et précision souhaitée de la simulation numérique par rapport
a la réalité.

1Sylvie Bourrel, Christophe Armaing et Francois Gérin réapparaitront dans la Cinquiéme partie
de ce rapport concernant les mémoires et diplomes dirigés.
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Deux grandes classes de méthodes de simplification peuvent étre définies. La
premiére classe de méthodes concerne la réduction de 'ordre du modéle, ou le dé-
couplage des variables, sans modifier le type de modéle. Dans cette classe, la méthode
des perturbations singuliéres permet de réduire le nombre de variables d’état, et donc
d’équations différentielles, lorsque des dynamiques différentes sont mises en évidence.

La deuxiéme classe de méthodes a pour principe d’effectuer sur le modeéle de
base des simplifications d’ordre structurel, correspondant a une modification du
type de modeéle utilisé. On trouve dans cette classe les méthodes de linéarisation
et de transformation de systémes d’équations aux dérivées partielles en équations
différentielles ordinaires.

[11.3.2 Reéduction basée sur des considérations physiques

La méthode des perturbations singuliéres permet de réduire 1’ordre d’un systéme
lorsque certaines variables d’état évoluent plus rapidement que les autres. Le prin-
cipe consiste a décomposer le systéme en trois sous-systémes :

le sous-systéme rapide, pour lequel la dynamique des variables est plus rapide
que celle des autres sous-systémes. Ces variables atteignent trés rapidement
leur régime permanent, leur dérivée s’annule, et le sous-systéme peut étre rem-
placé par un systéme d’équations algébriques;

le sous-systéme lent, dans lequel les variables évoluent suffisamment lente-
ment (par rapport aux autres sous-systémes) pour étre remplacées par des
constantes ;

— le sous-systéme moyen, qui regroupe les variables de constantes de temps in-
termédiaires, et qui ne sont pas modifiées.

Par ailleurs, des considérations physiques peuvent aussi permettre de réduire
le nombre de variables et de paramétres considérés. En particulier, le modéle re-
lativement général décrit par 'TAWQ pour représenter les procédés de traitement
biologique & boues activées (conférer la section 11.4.3) est généralement simplifié en
fonction du support expérimental, de I’'objectif du modéle et des mesures disponibles
[46]. Par exemple :

— les matiéres organiques inertes solubles et particulaires, qui n’interviennent
pas dans les équations différentielles des autres variables, peuvent étre omises
lorsque ’on ne mesure pas de DCO (demande chimique en oxygéne) [48];

les expressions de type Monod exprimant les limitations de croissance en 1’ab-
sence d’un composé peuvent étre remplacées par des constantes, lorsque 'on
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est sir que ce composé ne fera pas défaut [34].

I11.3.3 Simplification d’'ordre structurel

D’un point de vue structurel, le principal probléme provient de la modélisation
de certains procédés sous la forme d’équations différentielles aux dérivées partielles,
décrivant les variations temporelles et spatiales des variables d’état. En effet, méme
s’il existe quelques outils permettant de manipuler ces modéles, ils restent cependant
limités et lourds a mettre en ceuvre. Un moyen de contourner ces difficultés consiste
ainsi & déterminer des modéles approchés par application de méthodes d’approxi-
mation.

Méthodes par discrétisation de I'espace

Les méthodes par discrétisation de l'espace (différences finies, éléments finis)
conduisent généralement a des solutions trés précises mais au prix d’un trés grand
nombre d’équations dynamiques a résoudre. Il convient toutefois de noter que,
lorsque l'on ne cherche pas a simuler de maniére fine le procédé mais simplement
a obtenir une représentation mathématique approchée de son fonctionnement, le
nombre d’éléments de discrétisation de I'espace peut étre relativement réduit. Ainsi,
concernant le biofiltre dénitrifiant décrit dans le paragraphe 11.4.4, nous avons mon-
tré que le modéle a paramétres répartis était reproduit de facon toute a fait correcte
par la simulation d’'un modéle réduit constitué d’équations différentielles ordinaires
représentant une trentaine de réacteurs infiniment mélangés en série dans lesquels
s’effectuerait la méme réaction biologique [61]. On obtient alors, pour chaque étage
i, les équations d’état dérivées des bilans-matiéres. Si I’on considére (vérifié par les
expériences) que la concentration en micro-organismes reste égale a sa valeur maxi-
male X, ,..z» Mméme en phase transitoire, on ne considére que les trois équations
différentielles relatives aux nitrate, nitrite et a I’éthanol dans chaque étage :

. kp—1

Snoyi =~ oy noyiXa i+ (SNogi—1 - SNogi)Di (II1.2)
- kl -1 ]fg —1

SNOQ_Z = <WMN03—Z - WMN02—1> Xa i (SNOQ_i—l — SNOQ_Z)DZ (III3)
- kl kz

Ssi = — ¢ Hnogi + ~ PNogi Xo i+ (Ssi-1 — Ssi) D; (IIL.4)

avec X, ; la concentration en micro-organismes égale, pour chaque étage i, a sa va-

leur maximale X, yaz- Syo-0 = Sno-in €5t 1a concentration en nitrate a I'entrée du
. 3 3 . . . < 4, .

biofiltre. Syo-¢ = Sno-im = 0 est la concentration en nitrite a I'entrée du biofiltre.
2 2 . ’ ’ . N ’ .

Enfin, Sgo = Sg;, est la concentration en carbone énergétique a 'entrée du biofiltre.
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Le taux de dilution D; d’un étage ¢ correspond au rapport du débit d’alimenta-
tion F' sur le volume de I’étage V;. Le volume V; est une fraction du volume total
correspondant a la hauteur de colonne h; associée a l'infiniment mélangé i. Le volume
total de liquide V' correspond au produit du volume total de la colonne (hauteur (L)
x section(a)) et de la porosité supposée constante €. On obtient finalement pour le
taux de dilution de I’étage 7 la formule suivante :

F

D, = I11.5
L X a x € x h; ( )

Le taux de dilution D; dépend donc de la hauteur considérée h; pour chaque infini-
ment mélangé, c¢’est-a-dire du nombre de réacteurs décrivant le biofiltre.

Notons finalement que, si 'on s’intéresse surtout a l'aspect commande et non
plus & I'aspect simulation, ’approximation du biofiltre par quelques réacteurs infi-
niment mélangés en série est suffisante.

On peut voir sur les figures I11.2 & II1.5 'influence du nombre de bioréacteurs
utilisés pour simuler le fonctionnement du biofiltre. La figure I11.2 représente les
concentrations de nitrate, nitrite et éthanol en régime permanent, en divers points
du biofiltre, pour différentes discrétisations. La ligne continue correspond au cas ou
32 réacteurs infiniment mélangés sont utilisés, les symboles o et + représentent les
approximations par respectivement 5 et 2 infiniment mélangés. Enfin le symbole x
représente les valeurs obtenues par la méthode de collocation orthogonale (conférer
paragraphe suivant).

nitrate

FiG. II1.2 — Etat d’équilibre du biofiltre selon la méthode de réduction (— : 32
infiniment mélangés (IM); 0 : 5 IM; + : 2 IM; % : 5 points de collocation.

Les figures I11.3 & II1.5 représentent les réponses transitoires en différents points
(normalisés) de la colonne pour différentes discrétisation.
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F1G. II1.3 — Réponse transitoire a la hauteur normalisée h = 0.12m. — : 5 infiniment
mélangés (IM); — — : 32 IM; — . : 5 points de collocation.
oT 1. S S R
Fi1G. I11.4 Réponse transitoire a la hauteur normalisée h = 0.64m. — : 5 infiniment
mélangés (IM); — — : 32 IM; — . : 5 points de collocation.
FiG. II1.5 — Réponse transitoire a la hauteur normalisée h = 1m. — : 5 infiniment
mélangés (IM); — — : 32 IM; — . : 5 points de collocation.

Méthodes d’approximation fonctionnelle

Les méthodes d’approximation fonctionnelle, telles que les méthodes des fonc-
tions propres ou des résidus pondérés permettent, quant a elles, d’obtenir des solu-
tions précises tout en maintenant une dimension réduite de I’état. Elles sont cepen-
dant plus difficiles & maitriser, et le choix des paramétres qui les composent (ordre
de troncature, fonctions de base...) influe fortement sur la qualité de la solution [18].

La méthode de collocation par points appartient & la famille des méthodes de
résidus pondérés, et nécessite le choix de trois parameétres :

— le nombre de points de collocation,

— la position des points de collocation,

— les fonctions de base permettant de reconstruire la solution (polynomes d’in-
terpolation de Lagrange dans le cas de la collocation orthogonale).
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Nous avons mis en ceuvre cette méthode avec succés sur le biofiltre dénitrifiant [19]*,
permettant entre autres d’obtenir des résultats comparables avec les méthodes par
différences finies [61]. Les résultats obtenus en considérant cing points de collocation
ont été présentés sur les figures 111.3 a I11.5.

111.3.4 Linéarisation

Les modéles non-linéaires obtenus a partir des bilans-matiéres peuvent, dans cer-
tains cas, étre linéarisés autour d’un point de fonctionnement correspondant a un
régime permanent du systéeme. C’est en particulier possible dans le cas des fermen-
tations a alimentation continue et & volume constant, pour lesquelles nous avons pu
proposer et manipuler des modéles linéarisés [90], [70].

Cependant, ce point d’équilibre correspond a des conditions de fonctionnement
données, et il varie au fur et a mesure que les conditions d’alimentation changent
(concentration et débit de matiére polluante a I’entrée du réacteur biologique). Ainsi,
le point d’équilibre a une existence surtout théorique, et le systéme est linéarisé
autour d’un point de fonctionnement correspondant a des conditions "moyennes"
d’alimentation.

Selon la complexité des modeéles considérés, le point d’équilibre peut étre déter-
miné analytiquement ou numériquement par simulation. Considérons a titre d’exem-
ple le modéle d’une fermentation continue décrit dans le chapitre 11 :

X — X — DX
(IIL.6)
ds
&= —LX 4+ D(Sin —5)
avec u décrit classiquement par le modéle de Monod (I1.5). Les points d’équilibre
de ce systéme sont donnés, pour des conditions d’alimentation fixées (D, S;,) par :

= D

Y(Si — S’) (TT1.7)

=

Remarque II1.1 : L’état d’équilibre correspondant a X =0, S = S;, ne présente
aucun intérét et nous supposerons toujours que nous restons localement autour du
point d’équilibre (111.7).

Le modeéle de Monod permet donc d’obtenir directement le point d’équilibre du
substrat S. On peut d’ailleurs constater que S ne dépend pas de la concentration
d’alimentation S;, (contrairement au régime transitoire bien sar).

Remarque II1.2 : Dans le cas ou p est décrit par le modéle de Haldane, on ob-
tient deuz valeurs S racines de ’équation i = D. On peut montrer que, compte
tenu des valeurs numériques associées aux parameétres cinétiques et aux conditions
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d’alimentation, la valeur la plus élevée correspond a un point d’équilibre instable
(le systéme part sur le point d’équilibre (X = 0, S = S;,)). Cette valeur présente
d’ailleurs moins d’intérét pratique puisque ’'on souhaite généralement maintenir de
faibles concentrations de substrat résiduel. Dans certains cas cependant, lorsque la
concentration en substrat résiduel associée au mode stable est trop proche de () et le
pic sur la courbe p(S) trés prononcé (cas d’un substrat trés toxique comme le phénol
par exemple), on pourra préférer travailler au point d’équilibre instable, permettant
d’obtenir un systéme en boucle fermée moins sensible aux perturbations (moins de
risque de se trouver en limitation).

Par un simple développement en série de Taylor, et en considérant que le taux
de dilution peut étre modifié, on peut établir un modele linéaire qui approxime le
comportement, du systéme autour de X, S :

i ~ . ~
= 0~ (55)X . |+ X u
—¢ A= (357 v
(111.8)
avec r = );:)5*( ., u=D-D

La figure II1.6 compare la réponse temporelle du systéme non-linéaire et de son
équivalent linéarisé autour du point d’équilibre. Il est clair que si on initialise les
concentrations en biomasse et substrat loin du point d’équilibre, le régime transitoire
du systéme linéaire s’éloigne de celui du systéme non-linéaire. C’est en particulier
vrai dans le cas ol la concentration initiale en biomasse est trés inférieure a la valeur
d’équilibre vers laquelle le systéme converge.

biomasse X (g/l)
&

biomasse X (gf)

10
temps (h) temps ()

substrat S (g/l)
substrat S (g/f)

10 12 14 16 18 20
temps (h) temps ()

(a) (b)

F1G. II1.6 — Comparaison des modéles linéaire (tirets) et non-linéaire (traits pleins)
pour différentes conditions initiales

Nous avons pu étendre cet exemple simple au cas de modéles plus complexes
de nitrification [74]*, de méthanisation ... Dans le cas d’un biofiltre discrétisé par
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une succession d’infiniment mélangés, le point d’équilibre, associé a des conditions
d’alimentation données du premier réacteur de la série, ne peut étre déterminé analy-
tiquement qu’au prix de lourds calculs, mais la linéarisation ne pose pas de probléme
dans son principe [65].

Un autre aspect lié a la linéarisation du procédé physique concerne 1'étude des
problémes de commandabilité et d’observabilité de ces sytémes. Ainsi, si I’on consi-
dére le modéle linéarisé précédent (II1.8), nous pouvons aisément montrer que le
systéme n’est pas complétement commandable, car il y a une simplification du mode
lent (égal au taux de croissance). Dans I'optique du controle d’une unité pilote, nous
avons montré que le choix des capteurs et des actionneurs peut alors en partie étre
géré grace a ce type d’étude préalable |[70]. En effet, un choix judicieux des capteurs
et actionneurs (et de leur position dans le cas des systémes a paramétres répartis)
peut permettre non seulement de lever d’éventuels problémes d’observabilité et/ou
de commandabilité, mais aussi d’accroitre les performances de la boucle fermée. En-
fin, la linéarisation peut étre intégrée dans une approche systématique de réduction
des modéles bilans-matiéres, en séparant les modes lents des modes rapides [85].

[11.4 Modeéles linéaires

I11.4.1 Modéles linéaires issus des bilans-matiéres

L’utilisation de modéles simplifiés (réduction, linéarisation) se traduit par des
incertitudes, généralement de type polytopique, sur les paramétres des matrices
dynamiques de la représentation d’état, et par des perturbations additives liées aux
erreurs sur les points d’équilibre et aux dynamiques négligées. En effet, comme
nous l’avons précisé dans le paragraphe précédent, le point d’équilibre correspond a
des conditions de fonctionnement données, et est donc soumis a des variations au
méme titre que les éléments des matrices dynamiques du modéle linéaire lorsque
les conditions de fonctionnement évoluent. On obtient ainsi des modéles linéaires
incertains avec perturbations de la forme :

&= A(0)x + By(0)u + Biw, (T11.9)

dans lesquels A et B; sont les matrices dynamiques et d’entrée dépendant du vecteur
de parametres 0, et w, est un vecteur de perturbation additive correspondant aux
bruits, aux dynamiques négligées et aux variations des paramétres. Dans ce dernier
cas, By correspond d’ailleurs plutot a une matrice d’entrée non commandée.

Reprenons I'exemple du paragraphe précédent. Nous considérons a présent que
la concentration de substrat en entrée S;,, varie autour d’une concentration nominale

S;n entre deux bornes :

—ASmaT < g~ 5, < ASmeT ASmeT 5 (),
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Ces variations de S, affectent la linéarisation & la fois par un terme supplémentaire
traduisant les variations de point d’équilibre et par des variations des matrices dy-
namiques et d’entrée, qui sont calculées au point d’équilibre. En notant X et Sle
point d’équilibre nominal obtenu pour les conditions d’alimentation nominales D,
S’m, le modéle linéarisé s’écrit :

VK o (Om —X -
P Eas))g"‘j{(as)?e x+[ X Yo 1 ut l DAgmaw 1 w, (I11.10)
—v = (Gs)y — (55)0 v 0 n

avec f = AS;, un paramétre compris entre deux bornes —AS** et +AS et
w,, I'entrée de perturbation normalisée correspondant a A5n_ On obtient ainsi un

ASmaz -
modéle de la forme (II1.9), dans lequel les matrices A(f) et By(f) appartiennent a
des polytopes de matrices sommets.

Que ce soit dans ce cas simple ou dans des cas plus complexes, tels que la li-
néarisation du modéle approché par des réacteurs infiniment mélangés d’un biofiltre
dénitrifiant [74]*, nous pouvons donc transformer, dans de nombreux cas, les modéles
issus des bilans-matiéres en des modéles linéaires avec incertitudes polytopiques et
perturbations additives. La problématique de la commande robuste trouve ainsi na-
turellement un champ d’application dans la commande de ces procédés biologiques.
Les imprécisions et variations de divers parameétres peuvent en effet étre prises en
compte lors de la conception et de la mise en ceuvre de lois de commande. Le pro-
bléme de commande peut s’exprimer par exemple sous la forme d’un rejet de la
perturbation w, (conférer le chapitre IV).

111.4.2 Modéles linéaires entrée-sortie

Dans certains cas, on pourra préférer représenter directement le processus par un
transfert entrée-sortie, dont 'ordre est choisi de maniére & représenter correctement
les dynamiques du systéme sans trop augmenter la complexité du modeéle, et dont
les paramétres évoluant dans le temps sont estimés en ligne. On considére le plus
souvent des modéles dérivés de la forme classique ARMA.

Ce type de modeéle a été particuliérement utilisé dans le contexte de la commande
adaptative, éventuellement en le complétant par des composantes non-linéaires pa-
ramétriques telles que le modéle d'Hammerstein [97], [77].

Ces modéles entrée-sortie permettent de représenter simplement des processus
physiques complexes, mais il est bien clair que les paramétres intervenant dans ces
modeéles perdent toute signification physique. Ils permettent cependant de mieux
évaluer les caractéristiques des processus en termes de dynamique, stabilité, singu-
larités...
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L’identification des paramétres de ces modéles entrée-sortie sans signification
physique peut cependant poser des problémes de cohérence. En effet, lors de I'appli-
cation de divers algorithmes de commande adaptative sur un procédé de fermenta-
tion alcoolique continu [76], nous avons obtenu des résultats relativement différents
d’une expérience a l'autre, bien que les conditions opératoires aient été les mémes.
Nous considérions un modéle du deuxiéme ordre avec un zéro, ce qui correspond
au modele bilans-matiéres (II1.6). Pour nos conditions opératoires, nous avons pu
déterminer les valeurs des parameétres cinétiques suivantes :

En considérant le modéle linéarisé (II1.8) puis discrétisé avec une période d’échan-
tillonnage de 10 minutes (période de mesure en ligne de la concentration en glucose
par un YSI automatisé [68]), nous obtenons pour des taux de dilution variant entre
0.05 et 0.17 h™! les poles suivants :

pr€[099; 097] p€]028; 0.81]

et le zéro s’annule avec le pole p;. Par identification en ligne des paramétres du
modéle polynomial, et en ne considérant que les valeurs obtenues aprés gel de 'es-
timation, nous avons le plus souvent retrouvé le mode lent proche du cercle unité,
mais beaucoup plus de variations sur le deuxiéme pole (toujours stable, mais sou-
vent négatif). Il est méme arrivé que 'estimation soit gelée sur des poles complexes
conjugués, ce qui n’est pas cohérent avec la réalité. Concernant le zéro, les résultats
obtenus n’avaient pas grande signification car suivant les expériences, il pouvait va-
rier assez largement (jusqu’a 4+ ou —200), et se trouvait rarement dans le cercle unité.

Ainsi, méme si ce type d’approche présente des avantages indéniables, on pré-
férera, lorsque cela est possible, prendre en compte le modéle bilans-matiéres pour
lequel les paramétres ont une signification physique.

[11.5 Mesures et observation

Pour compléter le modeéle espace d’état décrivant les réactions biologiques, il
manque ’expression de ’équation d’observation :

y = h(x)

Les capteurs permettant de mesurer en ligne les variables d’état sont en nombre
trés limité, cotitent trés chers, et demandent généralement des opérations de main-
tenance quotidiennes. La nécessité d’instrumenter les réacteurs biologiques nous a
ainsi conduit a participer a la conception de capteurs (conférer chapitre I).
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Cependant, la plupart des capteurs disponibles n’offrant que des .5mesures in-
directes et partielles des réactions étudiées, il nous a été nécessaire de mettre en
ceuvre des observateurs permettant de reconstruire les variables pertinentes, par
I'utilisation d’identification récursive et d’estimation conjointe des parameétres et
des variables non mesurables [19]*, ou par la construction d’observateurs de type
Kalman [53], [71]*.

Bien que ce probléme de ’observation tienne une place trés réduite dans ce
rapport, il n’en demeure pas moins un probléme essentiel de I’Automatique pour
les Bioprocédés. Au dela de I'objectif global qui est d’estimer les variables d’état
non mesurées, les observateurs se doivent de prendre en compte les incertitudes de
modélisation et les perturbations. L’estimation conjointe de 1’état et de certains
parameétres des modéles a longtemps été la direction de recherche principale sur le
sujet [9], [17], [13]. Une autre voie est apparue plus récemment qui prend en compte
deés la conception les incertitudes au travers des observateurs a intervalles [38]. Nous
reviendrons sur ce probléme dans nos prospectives de recherche.

I11.6 Conclusion

Avant d’aborder la commande des procédés biologiques, ce chapitre avait pour
but de montrer comment nous pouvons transformer les modéles bilans-matiéres dé-
crivant les procédés afin de les rendre plus facilement manipulables & des fins de
commande.

Un aspect important de 1’analyse concernait en particulier 'identification des
paramétres physiques qui composent ces modéles, et les problémes d’identifiabilité
associés a leur structure, et surtout a la qualité et quantité de mesures disponibles.



Chapitre |V

Controle des réactions biologiques

Ce chapitre est dédié aux principaux résultats que nous avons obtenus a propos de
la commande de procédés biotechnologiques. Différentes approches ont été envisagées
en fonction des objectifs a réaliser.

61



62 Chapitre IV. Contrdle des réactions biologiques

IVV.1 Introduction

Ce chapitre traite de la commande des procédés auxquels nous nous sommes
intéressés dans les chapitres précédents. Ainsi, aprés les avoir décrits, analysé leur
comportement et leurs propriétés, défini les objectifs de commande, nous pouvons a
présent aborder I’aspect commande. La problématique de la commande des bioprocé-
dés reléve de la commande des procédés non-linéaires, non stationnaires, présentant
des retards importants et soumis & de nombreuses perturbations en entrée [39).

Nous montrerons d’abord que, méme dans le cas ou l'objectif global s’exprime
sous forme d’un probléme d’optimisation, nous pouvons généralement aborder le
probléme de commande des procédés biotechnologiques comme un probléme de ré-
gulation.

Nous montrerons par la suite que, compte tenu des spécificités des modéles dé-
crivant les procédés étudiés, les méthodologies de commande se doivent de prendre
en compte les incertitudes et variations de parameétres, les perturbations externes et
les contraintes sur les états et les commandes.

Les approches présentées dans ce chapitre seront illustrées au travers de quelques
exemples d’applications (données expérimentales ou simulées selon les cas).

IV.2 Optimisation et commande des procédés semi-
continus

IV.2.1 Optimisation du fonctionnement

Autant lorsque les procédés sont a alimentation et soutirage continus (volume
constant) le probléme de commande s’exprime directement en terme de régulation
ou de poursuite d'une consigne sur la concentration en substrat, autant dans le cas
des systémes a alimentation discontinue (fedbatch, conférer le paragraphe 11.4.2), le
probléme est avant tout un probléme d’optimisation. En effet, dans ce dernier cas, il
s’agit d’apporter le substrat au fur et & mesure des besoins, de maniére a assurer une
consommation du substrat ou une production de métabolites maximales en temps
minimal [47]. De trés nombreux travaux ont traité de ce probléme de commande
des procédés semi-continus par application du principe du Maximum de Pontrya-
gin bien sir [44], [42], [92], mais aussi du principe d’optimisation de Green [60] ou
de la programmation dynamique [31]. Dans tous ces travaux, la variable d’action
considérée est le débit d’alimentation en substrat, ce qui permet de s’affranchir du
probléme de singularité rencontré dans le cas o la variable d’action est la vitesse
d’alimentation.
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Considérons le probléme de commande optimale d’un procédé semi-continu. Se-
lon que l'objectif global est d’optimiser la quantité de substrat consommeé en temps
minimal (cas de I’élimination d’un déchet) ou la production d’un métabolite, nous
pouvons écrire le critére d’optimisation global sous la forme :

— cas de I’élimination d’un déchet [72]
tr tr
J=a [ SuQu(r)dr = BS;V +vSVe 8 [ dr (IV.1)
0 0
— cas de la production d’'un métabolite |66]*
t
J =aPVy — BSVs + —’)// de (IV.2)
0

a, B, v et ¢ sont des coefficients de pondération, SV} est la quantité de substrat
initialement présente dans le réacteur, S;Vy est la quantité de substrat résiduelle
(généralement égale & zéro) et PyV; est la quantité de métabolite produit a l'instant
final tf

Nous avons montré que, sous I’hypothése d’un rendement constant entre crois-
sance et production, le probléme d’optimisation de type temps minimal sous contraintes
peut étre transformé en un probléme de maximisation d’un critére d’optimisation
local associé a la consommation de substrat. Finalement, nous pouvons le transfor-
mer en un simple probléme de régulation de la concentration de substrat par action
du débit d’alimentation [67], [72]. Méme si la régulation ne fournit pas une solution
optimale, son avantage est de maintenir le systéme dans des conditions opératoires
favorables, et ce en dépit de perturbations pouvant ’affecter, assurant ainsi la sireté
de fonctionnement du procédé |22].

IV.2.2 Commande de procédés semi-continus

Afin d’illustrer notre propos, nous présentons dans ce paragraphe le controle d’un
procédé fedbatch de biodégradation du phénol décrit dans le chapitre II. A partir
du modéle bilans-matiéres décrit précédemment, et sous I’hypothése de rendements
constants entre la croissance de Ralstonia Futropha, la consommation de phénol
S et la production du co-métabolite 2 — hms, nous avons transformé le probléme
d’optimisation en un probléme de régulation de la concentration de phénol a la valeur
pour laquelle le taux de croissance u (et donc le taux de consommation v, = Y:‘/S) est
maximisé. Le taux de croissance sur le phénol, substrat fortement toxique, est décrit
par le modéle d’Haldane (IL.6), et la valeur de S qui optimise le taux de croissance

est donnée par :
Sopt Y, KSKZ (IV3)
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‘ Hmaz ‘ Ks ‘ K’L ‘ Yz/s ‘ Qo ‘ aq ‘
| 0.41 ] 0.002]0.35]0.68 | -0.085 | 13 |

TAB. IV.1 — Paramétres cinétiques de R. eutropha - croissance sur phénol

En pratique, pour les paramétres du modéle identifiés sur des expériences préa-
lables |71]* et donnés dans le tableau IV.1, la valeur optimale de S est :

Sopt = 0.026g/1

ce qui correspond a un taux de croissance optimal de 0.36h!. Cependant, compte
tenu de la forme de la fonction p(.S) tracée sur la figure IV.1, la consigne de régulation
est ramenée a :

S* =0.1¢g/1

Taun de crissance (1)

(S o.0o5 o.1 [ET=] ©.2 o.25
Substrat @am

Fi1G. IV.1 — Modéle de Haldane - p(S)

correspondant & un taux de croissance sous-optimal de 0.31~27!, bien plus facile a
controler car plus éloigné de la zone critique de limitation. En effet, indirectement,
la consigne sur la concentration de substrat est en fait une consigne sur le taux de
croissance. Si la consigne est fixée au popy, une diminution du taux de croissance peut
provenir soit d’une limitation (S < Sep) soit d’une inhibition (S > S,,;). Sachant
que le substrat n’est pas mesuré mais estimé en ligne, les perturbations peuvent

amener facilement & interpréter de facon erronée une diminution du taux de crois-
sance.

Plusieurs expériences ont été réalisées sur le pilote instrumenté décrit sur la figure
IV.2, avec un controleur de type PI et un observateur de type filtre de Kalman étendu
pour reconstruire la concentration en substrat. Deux cas ont été évalués :

(a) régulation de S estimé & partir de la mesure de la coloration du milieu de

culture ;

(b) régulation de S estimé a partir de la mesure de la concentration en oxygéne
dissous.
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unité de
filtration

Datacolor

esclave

alimentation

maitre

Fic. IV.2  Pilote fedbatch expérimental pour la biodégration du phénol

Les résultats expérimentaux associés a ces deux cas sont tracés respectivement
sur les figures V.3 et IV.4.

1.5

biomasse (g/l)

FiG. IV.3 — Résultats expérimentaux - Mesure de la couleur. + : mesures hors-
ligne. lignes continues : variables mesurées (couleur, débit) et observées (biomasse,

phénol). tirets : variables simulées

Le principal intérét de ce travail a été de montrer que la commande en boucle
fermée d’'un procédé semi-continu au substrat fortement toxique et non mesuré en
ligne permettait d’obtenir de meilleures productivités que les autres systémes de

déhit (mih)

15

101

biodégradation du phénol décrits dans la littérature [53].
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biomasse (g/l)

couleur

o] 1 2 3 4 5 [0] 1 2 3 4 5
durée (h) durée (h)

Fig. 1IV.4  Résultats expérimentaux - Mesure de 1'oxygéne dissous. X : mesures
hors-ligne. lignes continues : variables mesurées (couleur, débit, agitation, Os) et
observées (biomasse, phénol)

IV.3 Systémes mal connus et soumis a des pertur-
bations

Comme cela a été montré dans les chapitres précédents, les modéles physiques
des procédés biotechnologiques sont établis a partir de bilans-matiéres, sont gé-
néralement non-linéaires et non-stationnaires, et conduisent aprés réduction et/ou
linéarisation a des modéles a paramétres incertains et/ou variant dans le temps et
soumis a des perturbations. Plusieurs approches de commande permettent d’appré-
hender ces problémes d’incertitude et de perturbation, en particulier la commande
adaptative et la commande robuste. Ces deux approches différent dans le sens ou
la commande adaptative suit les variations des paramétres et adapte le correcteur
a ces variations, alors que la commande robuste permet d’établir des correcteurs a
parameétres fixes valables dans un domaine de fonctionnement lié aux incertitudes
paramétriques. Elles différent aussi dans le sens ou la premiére s’intéresse a la ro-
bustesse en stabilité et performance a posteriori, alors que la seconde la prend en
compte a priori.

IV.3.1 Commande adaptative

Le principe général de la commande adaptative consiste a réajuster la loi de com-
mande en fonction de la dynamique du processus pour maintenir les performances
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du systéme lorsque les paramétres du modéle varient 7], [51]. Ce type d’approche
est justifié par le principe d’équivalence certaine, qui consiste a appliquer pour la
synthése de la loi de commande les paramétres estimés, sans tenir compte de pos-
sibles erreurs de modélisation (conférer paragraphe I11.4.2). Tl en résulte des risques
de divergence des algorithmes de commande adaptative obtenus, d’ou la nécessité
de vérifier les propriétés de stabilité et de performances a posteriori. Deux classes
principales sont considérées :

les approches par auto-réglage des paramétres du controleur,
— les approches par modéle de référence,

mais qui conduisent généralement a des synthéses de commande relativement
proches.

Commande adaptative linéaire

Dans un premier temps, ’approche retenue a consisté a développer des algo-
rithmes de commande adaptative linéaire ne prenant aucunement en compte la struc-
ture non-linéaire des procédés & commander. Nous avons étudié plusieurs approches
dont la commande par placement de poles, la commande prédictive généralisée, la
commande prédictive avec modéle de référence sur I'état partiel, ou encore la com-
mande linéaire quadratique gaussienne. Le principal défaut de ces méthodes était
que les paramétres identifiés n’avaient aucune signification physique.

Les algorithmes ont été testés en simulation puis sur pilote expérimental [25]. Tls
ont donné des résultats tout a fait satisfaisant tant en fermentation continue (main-
tien d’un régime permanent) qu’en fermentation semi-continue (régime transitoire).
IIs ont été étudiés en termes de robustesse et de stabilité (a posteriori) vis-a-vis des
erreurs de mesures et des changements de dynamique du procédé, ainsi qu’en termes
de simplicité de mise en ceuvre et du nombre de paramétres a estimer.

Les résultats obtenus dans le cas mono-variable ont été étendus au cas multi-
variable. En effet, bon nombre de modéles utilisés font apparaitre deux variables
d’état pour représenter le procédé biochimique. La recherche d’un régime de fonc-
tionnement optimal aboutit, dans certains cas, & une double consigne correspondant,
par exemple, a I'état stationnaire pour lequel la productivité de 'unité est maximale
[73].

Commande adaptative non-linéaire

L’intégration de caractéristiques non-linéaires des procédés étudiés dans des lois
de commande adaptative classiques permet d’améliorer les performances des com-
mandes, en particulier dans les phases transitoires ou lorsque des perturbations
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visent a altérer le régime permanent établi.

[’analyse de stabilité des schémas obtenus est entreprise en utilisant une connais-
sance a priori du systéme, permettant en particulier de limiter les marges de varia-
tions possibles des paramétres. Parmi les méthodes issues des algorithmes adaptatifs
classiques, on peut mentionner la commande par placement de poles et la commande
prédictive [76].

IV.3.2 Commande robuste

Une autre approche permettant de prendre en compte le caractére non-linéaire
et non-stationnaire d’'un systéme physique est de modéliser les incertitudes qui
Paffectent, qu’elles soient structurées (paramétres incertains du modeéle) ou non-
structurées (dynamiques négligées, perturbations extérieures...).

Que l'on parle de robustesse en stabilité (condition nécessaire mais non suffisante
de bon fonctionnement d’'une commande) ou en performance, le grand intérét des
méthodologies associées réside dans des méthodes de synthése prenant en compte les
incertitudes du procédé, permettant ainsi d’assurer une robustesse a priori, contrai-
rement aux approches adaptatives qui n’assurent qu’une robustesse a posteriori.

Notre approche s’inscrit dans la thématique de la stabilisabilité quadratique [8|,
[14], et s’appuie sur la théorie de Lyapunov. La résolution d’inégalités algébriques de
Riccati permet de résoudre aisément le probléme de rejet de perturbation exprimé
sous la forme d’une minimisation de norme H., pour des systémes décrits dans
I'espace d’état [99]. Ce probléme peut étre réduit sous la forme d’un probléme d’op-
timisation convexe ou quasi-convexe en utilisant des inégalités matricielles linéaires

(LMI) [20].

[’application de ce type d’approche a des procédés fermentaires présentant un
état d’équilibre, en particulier a des procédés de fermentation a alimentation conti-
nue, nous a permis de résoudre de facon élégante le probléme du maintien du systéme
dans son état d’équilibre en dépit des perturbations et incertitudes qui 'affectent

|75].

Considérons a titre d’exemple le modele linéarisé d'un procédé de fermentation
continu décrit dans le paragraphe II1.3.4 et soumis a des variations de la concen-
tration d’alimentation AS;, (conférer le chapitre III). Les valeurs numériques asso-
ciées & la croissance de Saccharomyces cerevisiae sont : fiyq = 0.3h71, K, = 5g/l
et Y, = 0.07. Les conditions nominales d’alimentation sont D = 0.15h7! et
Sin = 105¢/1.

Le probléme de synthése de la commande peut s’exprimer sous les formes sui-
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vantes :

e Etant donné un niveau d’atténuation désiré des perturbations additives sur la
sortie du systeéme, quelle est la plus grande variation admissible de la concen-
tration d’alimentation pour laquelle le niveau d’atténuation sera respecté en
boucle fermée ?

e Etant donnée une borne supérieure de variation admissible de la concentration
d’alimentation, quel est le plus grand niveau de la perturbation sur la sortie
atteignable en boucle fermée ?

Ces deux problémes complémentaires peuvent étre traités en résolvant un pro-
bléme d’optimisation convexe, dans lequel les contraintes sont exprimées sous forme
d’inégalités matricielles linéaires, et 1’ensemble des solutions traduit le compromis
entre incertitude et atténuation de I'effet des perturbations. Ce compromis est illus-
tré par la figure IV.5 pour les valeurs numériques ci-dessus.
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Fig. IV.5 Tracé de la valeur maximale admissible de variation de la concentration
d’alimentation AS'** en fonction de la borne ~ de la norme H

Deux points particuliers sont mis en avant sur cette figure. Le point A (y =
0.5825, AS"** = 29.5167 g/1) correspond a la solution obtenue lorsque I’on minimise
la fonction f =+ B(ASM**)~1 avec 3 égal au produit de v dans le cas nominal et
de AS* Jorsqu’il n’y a pas de perturbation (7 = oo). Ce cas consiste a pondérer
au mieux les deux cas extrémes correspondant au cas nominal (pas d’incertitudes
sur les matrices dynamiques) et au cas sans perturbation. Le point B (v = 3.3277,
AS"® = 50.0 g/1) exprime l'influence sur le niveau d’atténuation de l'incertitude
paramétrique. Il doit étre comparé avec la solution obtenue dans le cas nominal
(v = 0.4951).
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IV.4 Commande contrainte

IV.4.1 Problématique

Les contraintes sur les actionneurs et/ou les états se doivent d’étre prises en
compte lors du développement des lois de commande. En effet, des perturbations
importantes sur les niveaux de pollution a I’entrée des stations de traitement doivent
étre suffisamment rejetées pour ne pas dépasser les normes sur 'eau épurée, en dépit
de contraintes physiques sur les actionneurs. L’intégration directe de ces contraintes
dés la conception de la loi de commande est ainsi un axe de recherche majeur. En
général, le respect des contraintes peut étre obtenu en construisant un controleur
stabilisant et un ensemble de conditions initiales admissibles appartenant au do-
maine défini par les contraintes (généralement un polyédre convexe dans I’espace
d’état), reliés a une fonction de Lyapunov du systéme en boucle fermée. De nom-
breux résultats ont été obtenus sur ce sujet au cours des dix derniéres années, la
plupart concernant la détermination de domaines polyédraux dérivés de fonctions
de Lyapunov polyédrales [15], [21], [89].

Afin de relier les aspects contrainte et stabilisabilité quadratique, nous nous
sommes intéressés a la détermination d’ensembles ellipsoidaux dérivés de fonctions
de Lyapunov quadratiques [2] et & la détermination de lois de commande non sa-
turantes prenant simultanément en compte les contraintes et les incertitudes de
modélisation. Ainsi, dans le contexte du traitement biologique des eaux usées, le
controle des installations doit permettre de :

— respecter les normes européennes de pollution résiduelle ;
réduire les cotits de fonctionnement en limitant les apports énergétiques;

— prendre en compte, lors de la conception, le faible dimensionnement de certains
actionneurs.

IV.4.2 Stabilisation locale

En s’intéressant a la stabilisabilité de systémes linéaires incertains soumis a des
contraintes sur ’état et la commande, 'approche que nous avons proposée a consisté
a établir des domaines d’invariance et de stabilité pour lesquels le comportement du
systéme est linéaire, c’est-a-dire tels que la commande ne sature pas. Du point de
vue de 'analyse théorique du probléme, nous avons utilisé la notion d’invariance po-
sitive, en établissant une équivalence entre 'existence d’un ensemble positivement
invariant et asymptotiquement stable, contenu dans le domaine de linéarité, et la
stabilisabilité quadratique locale par une loi de commande par retour d’état. Ce do-
maine de linéarité est défini comme l'intersection, dans I'espace d’état, du domaine
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des états admissibles (contraintes sur les états) et du domaine de linéarité de la
commande (contraintes sur la commande). Il dépend non seulement des contraintes
imposées aux états et commandes, mais aussi du gain de retour d’état (ou de sor-
tie) a déterminer. Notre approche a consisté a déterminer une loi de commande
linéaire stabilisante et un domaine d’invariance, en associant au systéme incertain
une fonction de Lyapunov quadratique définissant un ensemble ellipsoidal positive-
ment invariant, inclus dans le domaine de linéarité. Le choix de ce type d’ensemble
était justifié par la difficulté de caractériser un ensemble positivement invariant de
forme générale, et par le fait que le lien entre invariance positive et stabilisabilité
quadratique se préte particuliérement bien a la construction d’ensembles ellipsoi-
daux. Cette approche a ainsi permis d’utiliser avec profit les résultats concernant la
stabilisabilité quadratique (en particulier ceux obtenus au LAAS) et notamment la
parameétrisation convexe d’une sous-classe de gains stabilisants, dans le cas d’incer-
titudes polytopiques ou bornées en norme.

Dans le cas de systémes incertains contraints sans perturbation, une condition
nécessaire et suffisante a été déterminée, garantissant l'invariance positive et la sta-
bilité asymptotique d’un ensemble ellipsoidal d’états pour lesquels les contraintes
sur les états et les commandes sont respectées. Les conditions ont été établies sous
forme d’inégalités matricielles linéaires. Ainsi, le gain de retour d’état stabilisant et
la plus grande région ellipsoidale associée de comportement linéaire pour le systéme
en boucle fermée peuvent étre déterminés en résolvant un probléme d’optimisation
convexe [2|.

En considérant la notion de D-invariance positive [15], extension de la notion
d’invariance positive pour les systémes soumis a des perturbations additives, nous
avons ensuite abordé le probléme de la robustesse d’'une loi de commande vis-a-
vis de la perturbation additive agissant sur le systéme incertain contraint. Nous
avons défini comme mesure de robustesse le rayon de ’hypersphére de perturbation.
Ainsi, un probléme d’optimisation, défini a partir de contraintes quasi-convexes ou
convexes, a été proposé, permettant de trouver le gain de retour d’état qui maximise
cette mesure de robustesse |[3].

Lorsque 'on considére les domaines de contraintes sur les états et les commandes
et la taille de la perturbation comme les données du probléme, la détermination du
gain de retour d’état admissible et du domaine d’invariance associé s’exprime sous
forme d’un ensemble d’inégalités matricielles & vérifier. Des critéres de performances
peuvent alors étre rajoutés au probléme de maniére a rechercher une solution op-
timale selon un certain sens. Dans ce contexte, nous avons traité le probléme de
commande H, contraint a cott garanti. Il s’agit, dans ce cas, de trouver une loi de
commande qui borne les variations de la norme Hj sur tout le domaine d’incertitudes
du systéme, en prenant en compte les contraintes imposées aux états et commandes.
Une condition suffisante assurant la D-invariance positive d’'un ensemble ellipsoidal
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pour un systéme perturbé a alors été établie. A partir de ce résultat, nous avons pu
exprimer ce probléme a I'aide des inégalités matricielles, sous la forme d’un probléme
d’optimisation quasi-convexe, dans les cas continu [5] et discret [4].

Le caractére quasi-convexe des contraintes dans les problémes d’optimisation né-
cessite la mise en ceuvre de procédures itératives, basées sur la D-K-itération |98|.
Leur principe consiste 4 maintenir certaines variables constantes afin de résoudre
un probléme d’optimisation linéaire sur les autres, puis a faire tourner les variables
fixes et celles a optimiser de maniére séquentielle. L.’'impossibilité d’assurer la conver-
gence de 1'algorithme vers une solution optimale globale, ou méme locale, et sa dé-
pendance aux conditions initiales sont les principaux handicaps de cette procédure.
Néanmoins, puisqu’un probléme convexe, énoncé sous forme d’inégalités matricielles
linéaires, est résolu & chaque itération, celle-ci s’est montrée assez performante dans
le traitement de ce genre de problémes.

IV.4.3 Application au traitement des eaux usées

Nous présentons dans ce paragraphe une application concernant le controle du
biofiltre de dénitrification décrit dans le paragraphe 11.4.4. Le controleur est construit
a partir d'un modéle bilans-matiéres approximé par une série de N = 3 réacteurs
infiniment mélangés (décrit dans le paragraphe I11.3.3) et linéarisé autour d’un point
de fonctionnement nominal. Nous présentons ici les résultats obtenus avec un cor-
recteur par retour de sortie dynamique.

Les interventions extérieures ne peuvent survenir qu’en téte de colonne, qu’elles
soient volontaires (commandes) ou non (perturbations). Le flux étant maintenu
constant, la seule action possible est la concentration d’alimentation en carbone
énergétique (éthanol) Sg;, (ou Sgo) autour de sa valeur nominale S§,, . La concen-
tration en nitrate entrant dans le biofiltre SNo;m (ou SNO;O) représente la plus
importante source de perturbation de celui-ci. En effet, le lavage tri-hebdomadaire
du réacteur [18] n’engendre pas de perturbation, car le systéme regagne son état
d’équilibre quasi-instantanément par rapport aux constantes de temps de la réac-
tion.

Numériquement, on considére que la concentration d’éthanol peut varier entre 0
et 200g[DCO]/m?>. Les perturbations qui affectent 1'eau a traiter sont représentées
par des variations de la teneur en nitrate entre 15 et 19g[N]/m? autour d’un régime
nominal déterminé pour Sy, = 17g[N]/m?. Le domaine d’appartenance de cette
perturbation est donc défini par :

D:{wE%;wTwS’yo;%:ZL}. (IV.4)

Considérons a présent une consigne en équivalent azote résiduel en sortie du
biofiltre Sy -y + Syo; v = 2g[N]/m3. Nous en déduisons, dans les conditions d’ali-
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mentation nominales en nitrate, la concentration d’alimentation en éthanol et le
point d’équilibre (en fait les points d’équilibre de chacun des réacteurs infiniment
mélangés modélisant le biofiltre) autour duquel est linéarisé le modeéle. Nous obte-
nons finalement un modéle linéaire nominal de dimension n = N x 3 [2] :

De la méme maniére que nous avons pu déterminer le point d’équilibre nominal
et les concentrations d’alimentation associées, nous pouvons a présent déterminer
différents points de fonctionnement correspondant aux perturbations admissibles
de la concentration en nitrate entrant dans le biofiltre. Ainsi, pour les deux valeurs
extrémes de la teneur en nitrate de I’eau a traiter, nous déterminons la concentration
en éthanol permettant de satisfaire la consigne en équivalent azote en sortie du
réacteur. Nous en déduisons les deux points d’équilibre qui permettent de calculer
les deux sommets A; et A du domaine polytopique décrivant les incertitudes sur la
matrice dynamique A, défini par :

2 2
i=1 i=1

Comme la concentration d’alimentation en éthanol ne peut varier que dans un do-
maine fonction des conditions opératoires, en 'occurence entre 0 et 200g[DCO]/m?,
en considérant la valeur nominale pour la concentration en éthanol Sg;, = 96.3
g[DCO]/m? (valeur pour laquelle le point d’équilibre nominal a été déterminé), la
variable de commande u(t) est contrainte a appartenir au domaine :

D(h,,u):{ueﬂ%; [_”ugllggﬂ} (IV.7)

Par ailleurs, la sortie du systéme est soumise aux contraintes de qualité de 1’eau
traitée. Dans le cas de la potabilisation d’eau, la norme européenne impose que la
concentration en équivalent azote résiduel (en sortie du biofiltre donc) reste inférieure
4 5.65g[N]/m? (c’est pour cette raison que nous avons fixé la consigne d’équivalent
azote résiduel a 2g[N]/m?), ¢’est-a-dire :

Sxosn + Snoyx < 5.65

Sachant que la consigne impose le point d’équilibre S;O;N + S;[O,N = 2, nous pou-

vons établir le domaine des états admissibles donné par un ensemble polyédral.

Concernant les sorties mesurées, bien que les résultats n’aient été validés qu’en
simulation, nous avons essayé de ne prendre en compte que les mesures qui avaient
effectivement été utilisées lors d’expériences précédentes [19]*, & savoir les concen-
trations en nitrate et nitrite en différents points du réacteur. En pratique, le capteur
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Technicon automatisé fournit, sur deux voies analogiques, la somme des concentra-
tions en nitrate et nitrite et la concentration en nitrite. Si on considére N points de
mesures, pour un systéme constitué de n = N x 3 états, le vecteur de mesures est
de dimension p = N x 2.

Par ailleurs, notre préoccupation est de maintenir la concentration en nitrate et
nitrite en sortie du réacteur autour d’une consigne inférieure a la norme européenne.
La sortie controlée est ainsi exprimée sous la forme :

z=Cx+ Du (IV.8)

avec

C:[o o011 0}, D=1

En résolvant le probléme d’optimisation Hy contraint a cotit garanti, nous avons
déterminé le compensateur dynamique d’ordre 2 suivant |2] :

n=FEmn+ Fy

u=Gmn+ H.y
avec :

b | —173:2432 —96.7468
€= 21.4650 —9.2492 |

o —165.5099 208.5226 128.1252 —62.0305 —84.0241 16.2506
c 40.9470 —53.2767 —21.9895  20.5548 2.5905 —4.4430 | ’

Ge=—02536 —0.7131 | ,

HC:[2.8818 —1.4109 2.1655 —0.8826 —0.8950 —0.5321}

Pour I'application de ce contréleur, nous avons considéré la perturbation Sg;,
présentée sur la figure I'V.6.

La réponse du systéme en boucle fermée est présentée sur la figure IV.7. L’évo-

lution de la variable de commande est donnée sur la figure IV.8. La réponse du
systéme vérifie les objectifs.

IVV.5 Conclusion

Méme si quelques méthodes et résultats expérimentaux ont été présentés au cours
de ce chapitre, il faut étre conscient que la commande de procédés biotechnologiques
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se heurte encore au probléme crucial de I’absence d’instrumentation fiable, a faible
cott et a faible complexité d’utilisation. Quelle que soit la sophistication des mé-
thodes développées, aucune d’entre elles ne peut s’affranchir de ce probléme, qui
engendre un certain conservatisme des résultats qui pourront étre obtenus.

La commande des procédés biotechnologiques reste encore au niveau des labora-
toires, et n’arrive pas a percer au niveau industriel et des collectivités territoriales.
Les causes de ce semi-échec sont multiples, mais révélent toutes la dichotomie entre
ce que peut proposer 'automatique et son utilisation potentielle dans les biopro-
cédés. En effet, le probléme global de controle d'une installation est un probléme
multi-variables, multi-objectifs, sous contraintes, et reléve des techniques avancées
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de I'automatique. Cependant, le manque de capteurs et d’actionneurs, ou tout au
moins leur coiit élevé, 'absence de formulation claire des problémes de commande,
font que le probléme est généralement ramené a un certain nombre de sous-problémes
a peu prés indépendants pouvant le plus souvent étre traités par de simples com-
troleurs PID. Si on ajoute a cela que la recherche de performances n’est pas encore
prioritaire (cela cotite encore moins cher de payer les amendes que d’investir pour
respecter les normes), la solution PID reste la panacée sur le plan industriel.
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Nous avons présenté dans ce document les grandes lignes des travaux de re-
cherche que nous menons au LAAS depuis 1989 dans le domaine de la commande
des procédés biotechnologiques. Nous avons centré le développement de ce document
sur les points de recherche principaux a développer lorsque ’on souhaite optimiser
(ou simplement améliorer) le fonctionnement de ces procédés complexes, aux para-
métres mal connus et /ou variant dans le temps, pour lesquels les mesures ne sont pas
accessibles en abondance, et pour lesquels les capacités des actionneurs sont limitées.

Nous n’avons par contre pas abordé les travaux relatifs a d’autres procédés (aé-
ronautique) ou n’ayant donné lieu qu’a des illustrations académiques, de maniére a
assurer la lisibilité et I'’homogénéité de ce document.

Nos perspectives de recherche se situent dans la continuité des travaux présentés
dans ce mémoire. Elles traduisent les liens particuliers que nous entretenons avec le
LIPE-INSA & Toulouse et le LBE-INRA & Narbonne, en privilégiant comme appli-
cations les réactions biologiques pour le traitement de 1’eau et des déchets.

Comme nous I’avons soulevé a plusieurs reprises tout au long de ce rapport,
le probléme de I'instrumentation reste un des problémes majeurs rencontré lorsque
I’on s’intéresse au controle des procédés biotechnologiques. La construction d’obser-
vateurs représente ainsi un axe important de recherche dans le domaine, I'objectif
final étant d’intégrer cet aspect observateur lors de la construction des systémes de
commande. Ceci nous améne & définir les trois points clés qui devraient permettre
de faire sauter les verrous sus-cités :

— modélisation. L’'utilisation de capteurs rustiques, au sens ot ce sont des ins-
truments disponibles depuis longtemps mais a pouvoir informationnel plus
limité, devrait permettre de lever en partie le probléme des mesures. En effet,
en partant du constat que le monde industriel et les collectivités territoriales
ne sont pas encore préts' a investir dans des équipements coiiteux, il devient
nécessaire d’utiliser les informations disponibles et en particulier les mesures
d’oxygéne, de pH, de redox... L’aspect modélisation prend une place impor-

1C’est méme loin d’étre le cas en France.
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tante dans ce travail, objectif étant de relier ces mesures indirectes aux va-
riables biologiques décrites dans les bilans-matiéres. Afin que les structures des
modéles soient le reflet des processus physiques, une approche de connaissance
sera toujours préférée aux approches boite noire, et les problémes d’identifia-
bilité des paramétres devront étre gérés dés la phase de modélisation.

— observation. Sur la base des modéles mathématiques et des mesures dis-
ponibles, il s’agira alors de construire des observateurs d’état permettant de
fabriquer des mesures virtuelles des variables pour lesquelles les capteurs en
ligne font défaut. De nombreux observateurs d’état ont été proposés dans la
littérature, utilisant complétement ou partiellement les modéles cinétiques. Ce-
pendant, il reste souvent difficile d’évaluer la qualité des états estimés, qui dé-
pend du degré de confiance dans le modéle, dans les mesures et dans I’absence
de perturbations. La construction d’observateurs robustes vis-a-vis des incer-
titudes des paramétres des modéles et/ou de leurs variations dans le temps et
garantissant un certain rejet des perturbations devrait résoudre en partie ces
problémes. De plus, un des points qu’il conviendra d’aborder est le probléme
de la reconstruction des perturbations d’entrée. En effet, cela permettrait de
résoudre, au moins en partie, les problémes liés aux incertitudes de modélisa-
tion et aux variations des points d’équilibre engendrées par ces perturbations.

— commande. Les travaux récents portant sur les aspects de commande se-
ront poursuivis. L’accent sera mis essentiellement sur les aspects de retour
de sortie dynamique et de retour d’état reconstruit, toujours dans ’esprit de
contourner le probléme de I'instrumentation. Dans ce cadre-la, nous n’avons
considéré, jusqu’a présent, que le cas de systémes non saturés. Il s’agira dans
le futur de traiter le probléme de stabilisabilité des systémes incertains per-
turbés avec saturation des commandes, en considérant également un certain
critére de performance comme, par exemple, la norme Hs et/ou H,, valable
seulement dans la région de linéarité. Un autre aspect du probléme devra étre
pris en compte. C’est celui de 1’évolution du point d’équilibre du systéme du
fait des perturbations qui ’affectent ou des changements de consigne. Il s’agira
dans ce cadre-1a de proposer des schémas de commande prenant en compte les
variations du point d’équilibre, vraisemblablement en y intégrant ’estimation
de ce point? et des perturbations.

A plus long terme, ce sont toujours ces problémes qui devront étre traités, mais
les structures non-linéaires des modéles devront étre prises en compte dans la concep-
tion des observateurs/controleurs autrement qu’au travers de linéarisation. En effet,
méme en prenant en compte dans la conception des observateurs et controleurs les in-
certitudes paramétriques et les perturbations provenant de I'approximation linéaire

2Ce serait d’ailleurs plutét une trajectoire.
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des modéles physico-chimiques, les résultats obtenus peuvent dans certains cas ne
pas étre satisfaisants. Ceci provient du fait que I'on introduit une représentation ap-
prochée du systéme physique, et que les résultats garantis, en particulier en termes
de performances, pour 'approximation linéaire peuvent ne pas se retrouver sur le
systéme original.

Par ailleurs, un élément important dont il nous faudra nous préoccuper davantage
dans 'avenir est la participation a des projets contractuels avec les industriels. En ef-
fet, un des objectifs majeurs de notre travail est de proposer des solutions innovantes
et performantes au probléme d’optimisation et de fiabilisation du fonctionnement
des procédés biotechnologiques, en particulier pour le traitement des efluents. Ces
solutions n’auront de valeur que si nous arrivons a les transférer sur des sites indus-
triels et des collectivités territoriales. Cela se fera en amplifiant nos contacts avec le
milieu industriel et en profitant des relations privilégiées que nous entretenons avec
des laboratoires du domaine du traitement des effluents et déchets.
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Contribution 4 la commande de procédés biotechnologiques : application au
traitement biologique de la pollution

Résumé : Ce document présente nos activités de recherche depuis 1990 (fin du doctorat)
dans le domaine de ’Automatique appliquée aux problémes de modélisation, identifica-
tion, observation et commande de procédés biotechnologiques. Nous présentons ici de fa-
con synthétique nos principales contributions dans ce domaine, en replacant nos travaux
dans la littérature existante. Le premier chapitre a pour but de montrer la nécessité du
controle des procédés biologiques de traitement de la pollution en définissant les enjeux, les
contraintes et la problématique de commande. Dans les chapitres suivants sont successive-
ment présentés les modeles que nous utilisons, les problémes et outils pour 'identification
des paramétres, les points clés de I’analyse de ces modéles et leur utilisation pour le controle
des réactions biologiques. Nos conclusions et prospectives complétent le mémoire en insis-
tant sur le probléme majeur de ces procédés, ’absence d’instrumentation, et en proposant
quelques pistes pour contourner ce probléme.

Mots-clés : Commande, observation, identification, modélisation, procédé biotechnologique,
pollution de 'eau.

Contribution to the control of biotechnological processes : application to the
biological treatment of pollution

Abstract : In this document are presented our research activities since 1990 relative to
modelling, parameter identification, state observation and control of biotechnological pro-
cesses. Qur main contributions in this domain are briefly explained with respect to the
literature. The objective of the first chapter is to show the necessity of control of biological
wastewater treatment processes, by defining the stakes, constraints and control problems.
Following chapters concern process modelling, parameter identification tools and problems,
process analysis and control. Conclusions and prospective complete this document by insis-
ting of the main problem of such processes, i.e., lack of sensors, and propose some research
directions to overcome this problem.

Keywords : Control, observation, identification, modelling, biotechnological process, was-
tewater.





