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CONSTANTES

M; Masse molaire du composant i

Py Pression atmosphérique Pp = 101300 Pa

R Constante universelle des gaz parfaits, R=8,314 J.mol" K

PARAMETRES
Cpa Chaleur spécifique de 1’air a pression atmosphérique
Cpb Chaleur spécifique des boues
Cpeendres  Chaleur spécifique des cendres
Cpe Chaleur spécifique du gaz a pression atmosphérique
Cps Chaleur spécifique du sable
H Hauteur totale du four
B Hauteur du lit bouillonnant
h Enthalpie
hy Enthalpie de référence
ki Constante cinétique de la réaction |
Lo Chaleur latente de vaporisation de I’eau Lijp0=40644 J mol’!
mgP Masse de gaz dans le lit post-combustion
mg Masse de sable dans le lit bouillonnant
v Vitesse de la réaction j
Q Chaleur regue ou perdue
Ve Volume du lit bouillonnant
VP Volume du lit post-combustion

Caracteres grecs

AHg23
AHg2,
AHg24

Qi

Pa(T)
Pg(T)

Enthalpie de la réaction R23
Enthalpie de la réaction R22
Enthalpie de la réaction R24

Vitesse de production ou de consommation du composant i
par réaction chimique

Masse volumique de I’air a la température T

Masse volumique du gaz a la température T

kg.mol
Pa
J.mol! X!

Jkg' X!
Jkg' K!
Jkg' X!
Jkg' K!
Jkg' X!
m

m

Jkg
Jkg!

1- -3(1- -1
mol"?.m3-7g
7 : ordre globale de réaction

J.mol!

J.mol™
J.mol!
J.mol

mol.m™.h’!

kg.m
kg.m



ANALYSE DES BOUES :
- COMPOSITION.
- REPARTITION APRES DEVOLATILISATION.
MB Matiére brute
MS Matiére séche
MV Matiére volatile

S0 Fraction massique en eau des boues brutes

Jenar Fraction massique du carbone fixe (% de MS)

Jrol Fraction massique des matieres volatiles (% de MS)

Jfeenares ~ Fraction massique des cendres (% de MS)

fe Fraction massique du carbone (% de MS sauf cendres)

fu Fraction massique de I’hydrogene (% de MS sauf cendres)

fo Fraction massique de I’oxygene (% de MS sauf cendres)

fv Fraction massique d’azote (% de MS sauf cendres)

fs Fraction massique du soufre (% de MS sauf cendres)

fco Fraction massique du monoxyde de carbone (CO) issu de la dévolatilisation (% de
MV)

fera Fraction massique du méthane (CHy) issu de la dévolatilisation (% de MV)

2 Fraction massique du dihydrogéne (H,) issu de la dévolatilisation (% de MV)

Jcoz Fraction massique du dioxyde de carbone (CO,) issu de la dévolatilisation (% de
MV)

In-en Fraction d’azote solide prisonniére avec le carbone fixe apres la dévolatilisation (%
de fv)

fvnen  Fraction de transformation de 1’azote des boues fy en molécule HCN apres
dévolatilisation (% de fy)

INNH3 Fraction de transformation de 1’azote des boues fx en molécule NHj apres
dévolatilisation (% de fy)

CONCENTRATIONS MOLAIRES

Ceo® Concentration molaire de CO dans le lit bouillonnant mol.m”

CCOP Concentration molaire de CO dans le lit post-combustion mol.m™

CCH4B Concentration molaire de CHy4 dans le lit bouillonnant mol.m™

Cens’ Concentration molaire de CHy dans le lit post-combustion ~ mol.m™

Cino® Concentration molaire de vapeur d’eau dans le lit mol.m”
bouillonnant
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p
Cizo

B
Chen
P
Chen
B
Cnhs

P
CNH3

B
Cro
P
Cro
B
Co2

P
Coo

Concentration molaire de vapeur d’eau dans le lit post-
combustion

Concentration molaire de HCN dans le lit bouillonnant
Concentration molaire de HCN dans le lit post-combustion
Concentration molaire de NH; dans le lit bouillonnant
Concentration molaire de NH3 dans le lit post-combustion
Concentration molaire de NO dans le lit bouillonnant
Concentration molaire de NO dans le lit post-combustion
Concentration molaire d’O, dans le lit bouillonnant

Concentration molaire d’O, dans le lit post-combustion

DEBITS MASSIQUES OU VOLUMIQUES

F in
Famil‘l
F,>
Fo'
len

Qoms™

chndres

Débit volumique d’air injecté dans le four

Débit volumique d’air injecté dans 1’échangeur de chaleur
avec une température ambiante

Débit volumique de gaz sortant du lit bouillonnant
D¢ébit volumique de gaz sortant du lit post-combustion
Débit massique de boues entrant dans le four

Débit massique de la matiere séche des boues entrant dans
le four

D¢ébit massique de cendres sortant du four

FLUX OU DEBITS MOLAIRES

in

Fco Débit molaire de CO apres la dévolatilisation
Fepa™ Débit molaire de CH,4 apres la dévolatilisation
FHzi“ Débit molaire de H; apres la dévolatilisation
Fino™ Débit molaire de vapeur d’eau apres le séchage
FHCNin Débit molaire de HCN aprés la dévolatilisation
Frs™ Débit molaire de NHj3 apres la dévolatilisation
Fozin Débit molaire d’O; apres la dévolatilisation
TEMPERATURES

T® Température du lit bouillonnant

T" Température du lit post-combustion

T." Température de I’air injecté dans le four

Tam Température de 1’air ambiante
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" Température des boues entrant dans le four

MESURES DES GAZ

yco Mesure de CO sortant du four
YNO Mesure de NOx sortant de la cheminée
yo2 Mesure d’O; sortant du four
INDICES

a air

b boues

g gaz

1 Composant 1

] Réaction j

mes Mesure industrielle

sim Simulation du mod¢le
EXPOSANTS

in Entrée du four

B Lit bouillonnant

P Lit post-combustion
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Introduction générale

Introduction générale

Les procédés de traitement des eaux résiduaires urbaines générent des quantités
importantes de déchets, généralement sous forme de boues. En Europe, il y a plus de 50 000
stations d’épurations qui produisent plus de 7.9 millions de tonnes de boues (en matiére seche)
[Hall, 1999]. En France, 11 000 stations d’épuration assurent le traitement des eaux urbaines

et produisent 2 millions de tonnes de boues (en matiere seche) [Gay, 2002].

La destination finale des boues d’épuration des eaux résiduaires urbaines est souvent
affaire de circonstances. Actuellement trois destinations ultimes sont possibles et pratiquées a
1I’échelle industrielle :

= La valorisation matiere quand elle est possible: réutilisation agricole (par
épandage des boues, aprés compostage ou aprés séchage thermique sous forme de
granulés) ;

= Lamise en décharge, en respectant les nouvelles directives européennes ;

= L’incinération des boues seules ou éventuellement combinées aux ordures
ménageres. L’incinération des boues en co-incinération nécessite une
déshydratation sévere (jusqu’a 90% de matiére séche) a cause du stockage et du

transport, tandis que les boues humides peuvent €tre incinérées telles quelles.

Parmi les différentes techniques d’élimination, I’épandage agricole permet de recycler la
matiere organique par 1’utilisation de boues comme engrais. Mais, malgré une réglementation
stricte et un contréle permanent, cette utilisation a rencontré les réticences du public. Les
risques sont dus a la présence éventuelle de métaux lourds, de matic¢re toxiques ou d’agents
pathogenes. Enfin, la quantité de boues ne cesse d’augmenter a cause du nombre de plus en
plus important d’industries et de logements connectés au réseau de traitement. La valorisation

agricole atteint ses limites et les boues en surplus doivent étre ¢liminées par d’autres moyens.

Méme si I’incinération n’est pas une méthode idéale, elle permet toutefois d’offrir une
solution concréte et immédiate au probleme de la quantité toujours croissante de boues
produites. L’incinération permet en particulier la réduction du volume des boues (jusqu’a 90%)
par transformation en cendres stabilisées et la destruction des composés organiques
constituant la majorit¢ de la phase gazeuse émise. Il est envisageable aussi de valoriser

thermiquement cette incinération. Cependant, le traitement thermique est coliteux. Les fumées
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doivent étre traitées afin de respecter les normes de rejets des polluants atmosphériques en

vigueur.

L’incinération est souvent utilisée pour les stations des grandes agglomérations urbaines
(quelques dizaines de t MS/j), pour lesquelles se pose le probléme des surfaces disponibles a

dégager dans les plans d’urbanisme pour 1’épandage ou la décharge des déchets boueux.

La plupart des incinérateurs a boues utilisent actuellement la technique de combustion en
lit fluidisé. Cette technique présente de nombreux avantages par rapport aux incinérateurs
conventionnels : lorsqu’il est optimisé, il est adapté a une plus large gamme de combustibles y

compris ceux ayant un faible PCI (charbon maigre, boues, déchets) ; son rendement est élevé.

Nous nous plagons dans le principe d’incinération « solo» - a la fois par souci de
simplicité et car cela correspond aux mesures dont nous disposons. Cette technique permet

d’utiliser des boues a forte teneur en eau (siccité inférieure a 30%).

La combustion compléte des boues produit du CO,, H,O, Ny, SO,. Les réactions de
combustion sont de type « oxydant» : un exceés d’air évite que 1’oxygeéne soit le facteur
limitant. Cependant, aucune combustion n’est totalement compléte dans tout réacteur réel. Le
monoxyde de carbone (CO) et les oxydes d’azote (NOx) notamment sont détectés dans les

fumées.

Nous disposons maintenant d’études expérimentales importantes sur la composition des
boues et leur comportement thermique. Cependant il n’existe & notre connaissance aucun
modele réactionnel de formation des NOx a partir de la combustion des boues. Nous nous
sommes donc basés sur les études de 1’incinération d’autres combustibles : le charbon, la

biomasse et les déchets. Nous avons adapté ces références aux connaissances sur les boues.

L’objectif de ce travail est de développer et de valider un modele permettant de décrire la
combustion des boues afin de prédire les émissions des oxydes d’azote. Ce modéle est utilisé
en simulation afin de proposer une stratégie de commande garantissant le respect des normes

d’émissions des oxydes d’azote (NOXx).
Le mémoire présenté ici comporte cing chapitres :
Le premier chapitre présente un ensemble de connaissances sur les boues : leur formation,

leur composition et leurs caractéristiques physico-chimiques, les techniques de traitement et
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d’élimination finale. Ensuite le principe de fonctionnement du four a lit fluidisé est développé.
Les polluants atmosphériques et les normes de rejet sont ensuite présentés. Enfin le sujet de

these est justifié par le probléme du fonctionnement d’un incinérateur de boues en lit fluidisé.

Le deuxieme chapitre est consacré a une étude bibliographique de la combustion des
boues en lit fluidisé. Les mécanismes de la combustion de boues et les modeles les plus
proches de notre étude sont présentés, et notamment la formation et la réduction des oxydes
d’azote. Cette étude nous permet de dégager les hypothéses principales de modélisation et de

proposer une démarche méthodologique.

Le chapitre 3 propose un modele d’incinérateur des boues a lit fluidisé. Ce modele est
constitu¢ d’un systeme d’équations différentielles non linéaires, écrit a partir de bilans

massiques et thermiques, incluant les cinétiques de réaction.

Le chapitre 4 permet de comparer le comportement du modele avec des mesures
industrielles. Dans une premicre partie, le modele est adapté au probléme des entrées non
mesurées (la composition des boues entrant dans le four). Le modéle est simplifié et divisé en
deux sous-mode¢les afin d'en diminuer les degrés de liberté. Les paramétres cinétiques sont
ensuite identifiés a 1’aide de mesures. Enfin, le modele complet est validé avec les autres

mesures disponibles.

Le chapitre 5 propose une stratégie de commande. L’objectif de commande est de
respecter les normes de rejet malgré les contraintes sur les variables du procédé et les
actionneurs et de rejeter les perturbations. Une étude des caractéristiques statiques permet de
choisir I’actionneur le plus adapté a notre objectif de commande. Une stratégie est proposée,

puis simulée afin d’en connaitre les performances.
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Chapitre 1. Preésentation et problematique de [’incinération des boues en lit fluidisé

Chapitre 1. Présentation et problématique de

I’Incinération des boues en lit fluidisé

Le chapitre I présente un ensemble de connaissances sur les boues : leur formation, leur
composition et leurs caractéristiques physico-chimiques, les techniques de traitement et
d’élimination finale. Ensuite le principe de fonctionnement du four a lit fluidisé est développé.
Les polluants atmosphériques et les normes de rejet sont alors présentés. Enfin le sujet de
these est justifie par la problématique du fonctionnement d’un incinérateur de boues en lit

Sfluidise.
1.1. Les boues d’épuration et leur traitements

1.1.1. Formation des boues d’épuration

Les ecaux usées domestiques sont rassemblées dans une station d’épuration et traitées par
une série d’étapes : le dégrillage (la séparation des objets de grosse taille), le déshuilage et le
dégraissage (1’¢limination des huiles et des graisses), le désablage, le traitement primaire
physico-chimique (pour séparer les matiéres en suspension), puis en dernier une phase de
traitement biologique. L’¢élimination des composés organiques s’effectue dans les phases de
traitement primaire (principalement les composés particulaires) et de traitement secondaire
(composés solubles). La figure 1.1 montre que les boues proviennent de ces deux étapes, et
sont donc constituées en grande partie de composés organiques (pollution carbonée et azotée,

biomasse vivante et morte).

Les boues sortant des traitements primaires et secondaires, appelées boues d’épuration,

sont trés volumineuses et contiennent des matiéres organiques fermentescibles. Par
conséquent les boues subissent plusieurs traitements avant leur élimination ou leur évacuation.
La premicre étape est 1’épaississement qui permet de réduire le volume des boues par
tassement naturel ou mécanique. La seconde étape est le conditionnement biologique, qui
rend les boues non fermentescibles a ’aide de méthodes physiques (thermiques) et/ou

chimiques (ajout de réactifs minéraux, de polymeres de synthése ou de poly-électrolytes).

25



Chapitre 1. Preésentation et problematique de [’incinération des boues en lit fluidisé

Enfin la troisiéme étape est I’étape de déshydratation (mécanique et thermique) qui permet de
réduire fortement le volume des boues.

Traite% de I’eau
Prétraitement Ve ~

~
Traitement | Eay épurée

secondaire
(biokogique) [———>

Traitement
primaire
(physico-

Eau usée
- Dégrillage Dessablage Déshuilage

Boues T

Epaississement

Déshydratation

Figure 1.1. Traitement de ’eau et des boues dans une station d’épuration.

Traitement des
boues Evacuation :

épandage ou

—- Fumées
——- Cendres

Incinération

Le volume des boues apres traitement reste trés important. A titre d’exemple, pour une
station d’épuration traitent les eaux domestiques de I’agglomération de Grenoble, il arrive
chaque jour en moyenne 213 712 m® d’eau a traiter, ce qui conduit & 19 tonnes de boues
(mesuré en matiéres séches) produites par jour. Soit 1m’ d’eau usée produit environ 90

grammes de boues [Rapport annuel d’assainissement, 2006].

1.1.2. Définition des caractéristiques physico-chimiques

Notre étude est limitée aux boues d’origine urbaine, qui sont susceptibles d’étre valorisées

par I’incinération. La composition des boues brutes est extrémement variable d’une station a
I’autre car elle dépend de la nature des effluents et du type de traitement. Les caractéristiques
physico-chimiques couramment utilisées, donnant une précieuse indication sur le degré

d’aptitude a I’incinération, sont présentées ici.

Matiére seche (MS en % de Matiére Brute MB)

C’est le parametre principal et un des plus faciles a mesurer. La teneur en matiére séche
est exprimée en kg.m™ si les boues sont liquides et en % de la masse totale de Matiére Brute
(MB) si les boues sont solides. Elle permet de connaitre la quantité de boue a éliminer. La
mesure de matic¢re séche est obtenue en séchant a masse constante un échantillon de boues a

105°C a I’étuve ou par infrarouge [NF EN 14346]. On emploie souvent le terme de siccité
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pour exprimer la teneur en matiére séche de boues. La siccité est le pourcentage massique de

maticre seche. Ainsi une boue avec une siccité de 10% présente une humidité de 90%.

Matiéres volatiles, carbone fixe et cendres (% de MS)

Les teneurs en matiéres volatiles, en carbone fixe et en cendres sont obtenues en chauffant
un échantillon a 950°C : la masse perdue est la matiére volatile, la masse inerte restant est
constituée du carbone fixe et des cendres. Le carbone fixe peut étre briilé, mais les cendres
sont inertes, et sont donc minérales. MS sauf cendres sont les matiéres organiques seches qui

peuvent étre brilées totalement.

Composition élémentaire (C, H, O. N. S en % de MS sauf cendres)

C’est la connaissance de la composition de la boue en composés ¢lémentaires de carbone
(C), d’hydrogene (H), d’oxygene (O), d’azote (N) et de soufre (S) qui permet de prévoir le
comportement thermique de la boue, ainsi que les polluants potentiellement formés. L analyse

¢lémentaire peut €tre obtenue notamment par spectrométrie de fluorescence X.

Pouvoir Calorifique Inférieur (PCI)

Le pouvoir calorifique massique représente la quantité d’énergie dégagée par unité de
masse du carburant lors de la réaction de combustion compléte conduisant a la formation de
CO; et H,O. On distingue le Pouvoir Calorifique Supérieur (PCS) et le Pouvoir Calorifique
Inférieur (PCI) selon que I’eau obtenue par combustion se trouve a 1’état liquide ou a 1’état
gazeux. La seule grandeur utile en pratique est le PCI, puisque lors de la combustion dans un

four, I’eau est rejetée sous forme de vapeur [Guibet, 1989].

1.1.3. Traitements et valorisation des boues

Les boues sortant du clarificateur du traitement biologique de la station d’épuration
représentent un volume trés important. Leur teneur en eau est importante et les maticres
organiques sont fermentescibles. L’eau doit donc étre éliminée pour réduire le volume des
boues, et les boues doivent étre conditionnées afin d’étre rendues non fermentescibles. Pour
ces raisons, les boues passent par une série d’opérations entre la sortie du traitement
biologique et leur mise en décharge ou leur élimination définitive par destruction ou

valorisation finale (figure 1.2): ¢épaississement, conditionnement, déshydratation et
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¢limination.

Boues liquides du traitement des
eaux usées

Boues provenant de
I’épuration des eaux

v

Epaississement

Epaississement

Séparation
centrifuge

Flottation
gravitaire

v

Conditionnement

Conditionnement

Conditionnement chimique

Conditionnement chimique

| thermique par polyélectrolyte par sels minéraux
Déshydratation Séchage thermique ou Filtration Filtration sous Filtre a Centrifugation
atmosphérique sous vide pression bandes
1
Elimination finale Mise en décharge Valorisation Autre type de Incinération
contrdlée agricole valorisation

Figure 1.2. Filieres de traitement des boues d’épuration d’apres [Boeglin, 2000].

La technique d’¢élimination finale des boues d’épuration doit étre adaptée a la quantité de

boues produites et par conséquent a la taille de la station d’épuration et doit respecter la

réglementation imposée pour éviter toute pollution du sol ou atmosphérique. Il y a deux types

de valorisations principales : valorisation agricole et valorisation thermique. Dans tous les cas,

il s’agit de procédés dégradant tout ou partie de la matiere organique des boues. Ces

techniques s’appliquent donc préférentiellement aux boues riches en mati¢res organiques. Ces

techniques sont discutées ci-dessous et comparées dans le tableau 1.1.

Techniques d’élimination
des boues

Avantages

Contraintes

Epandage agricole

- Apport de nutriments
- Moins coliteux
- Moins technique

- Pollution du sol
- Qualité
- Quantité nécessaire variable

Mono-incinération

- Energie renouvelable
- Site local
- Grande capacité

- Image négative

- Pollution atmosphérique
- Plus colteux

- Plus technique

Co-incinération

- Moins coliteux

- Stockage et transport

Tableau 1.1. Comparaison des différentes techniques d’élimination des boues.

Epandage agricole

Les résidus du traitement des eaux peuvent étre utilisés comme fertilisants dans les sols

cultivés du fait de la présence d’azote dans leur composition. Cette valorisation présente
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comme avantage de permettre le retour dans les sols de la matiére organique et d’éviter
I’utilisation d’engrais artificiels. Mais, malgré une réglementation stricte et un controle
permanent, cette utilisation a rencontré les réticences du public. Les risques sont dus a la
présence éventuelle de métaux lourds, de maticres toxiques ou d’agents pathogenes. Enfin, si
la quantité de boues est trop importante (quelques tonnes par jour), cette valorisation atteint

ses limites et les boues en surplus doivent étre éliminées par d’autres moyens.

Valorisation thermique

Méme si I’incinération n’est pas une méthode idéale, elle permet toutefois d’offrir une
solution concréte et immédiate au probléme de la quantité de boues produites et a son
augmentation réguliere. L’incinération offre les avantages d’une valorisation thermique
associée a une réduction du volume extrémement importante (jusqu’a 90%). De plus, les
constituants organiques et toxiques des boues sont détruits par la combustion. En effet, les
cendres restant aprés l’incinération sont biologiquement inertes. Cependant, le traitement
thermique est coliteux, et il génére un certain nombre de polluants (gaz ou particules fines)

dans les fumées.

Le tableau 1.2 présente les PCI des différents combustibles en MS : boues, biomasse (bois)
et charbon. Le PCI des boues en MS est environ la moitié du PCI du charbon, dans le meilleur
des cas, c'est-a-dire quand les boues sont déshydratées. Cependant celui-ci est tout de méme

suffisamment important pour assurer son autocombustion dans le four.

Combustibles PCI (kJ/kg de MS)
Boues mixes urbaines déshydratées 16 500
Boues primaires de papeterie " 15 000
Bois ¥ 18 600
Lignite ¥ 26 800
Charbon bitumineux * 34 000

Tableau 1.2. PCI de différents combustibles d’aprés ' [Guibelin, 2000] et @ [McKendry,
2002].

En mono-incinération, les boues d’épuration sont brilées seules dans un incinérateur en
général sur le site de la station de traitement des eaux usées. Elles ont été au préalable séchées

jusqu’a une valeur acceptable (autour 25% de MS) en vue de leur autocombustibilité. La
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mono-incinération est d’autant plus intéressante que la quantit¢ de boues a traiter est
importante (par exemple 19 tonnes de boues en MS par jour [Rapport annuel d’assainissement

2006]).

En co-incinération, les boues d’épuration, sous forme de granulés solides (préséchage
jusqu’a 90% de MS) pour le stockage et le transport, sont incinérées avec un autre
combustible dans les centrales thermiques, les incinérateurs de déchets et les fours de
cimenterie. Dans la plupart des cas, les boues ne représentent qu’une petite partiec de la
capacité de I’installation afin que le procédé ou le produit ne soit pas affecté. Les boues de
petite ou moyenne station sont détruites en co-incinération, dont le cotit est moins cher en

investissement et en fonctionnement que la mono-incinération.

11 existe d’autres techniques, dites techniques alternatives, qui sont plus onéreuses et plus
du domaine de I’avenir:

= [’oxydation par voie humide (OVH) consiste a minéraliser un déchet par des

réactions d’oxydation a chaud (250°C a 300°C), sous pression (30 a 120 bar), en
phase liquide et en présence d’un oxydant gazeux, généralement 1’oxygéne
[Guibelin, 2000]. C’est une technique s’appliquant a des déchets spécifiques et le
colt limite son installation.

= La pyrolyse est une dissociation thermique de la matiére organique, en I’absence
d’oxygene (moins de 2%), sous I’action de la chaleur (400 a 800°C). Il s’agit donc
d’un traitement thermique sans combustion et endothermique [Gay, 2002].

= La gazéification est un procédé de conversion totale de la matieére organique en gaz

par combustion partielle. L.’oxydation se déroule a température moyenne ou élevé
(de 850°C a 1400°C) avec une quantité limitée d’élément oxydant (air, vapeur ou

oxygene pur) [Gay, 2002].

Dans le cadre de notre étude, nous nous intéresserons a la mono-incinération. Le

paragraphe suivant présente la technologie la plus utilisée : la technique a lit fluidisé.

1.2. Les fours a lit fluidisé

La plupart des incinérateurs de boues utilisent actuellement la technique de combustion en
lit fluidisé. Tous les combustibles solides, fragmentés a une granulométrie convenable,

peuvent étre briilés suivant ce mode de combustion. Il peut étre appliqué a des générateurs de
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puissance thermique trés importante (jusqu’a 2 200MW), et il concurrence les autres modes
de combustion a cause de ses avantages dans la lutte contre la pollution atmosphérique

[Delaplace, 1980].

1.2.1. Généralités

L’historique de la technique de fluidisation est décrite dans [Basu et Fraser, 1991] : « En
décembre 1921 en Allemagne, Fritz Winkler introduit un flux gazeux dans le fond d’un
creuset de combustion contenant des particules de charbon. Il observe alors que sous 1’effet de
la poussée du fluide, le comportement des particules est semblable a un liquide en ébullition.
Cette petite expérience est a la base d’un des grands chapitres de la technologie moderne : la
fluidisation. La premicre application industrielle de fluidisation est un réacteur de
gazéification du charbon en 1926. Depuis 1940, cette technique a pris son véritable essor
aprés le lancement des premiers réacteurs de craquage catalytique. Dans les années 1960,
Douglas Elliott reconnait le mérite de la combustion du charbon en lit fluidisé et applique

cette technologie aux centrales thermiques. ».

Vers la fin des années 1970, le lit fluidisé circulant utilisé pour la production d’¢lectricité

apparait [Tua, 1997].

La fluidisation consiste a mettre en suspension des particules, au moyen de la circulation
d’un fluide. Le terme fluidisation vient du fait que la suspension gaz/solide est amenée dans
un état semblable a celui d’un fluide. L ensemble se comporte alors comme un fluide plus ou
moins dense suivant la vitesse d’écoulement du fluide. L’espace occupé par le fluide est

appelé « lit », par analogie avec les cours d’eau.

Pour un lit de particules, en augmentant de fagcon progressive la vitesse ascensionnelle du
fluide gazeux, nous observons différents comportements (figure 1.3) :
= Lit fixe : vitesse tres faible du fluide gazeux, les particules sont immobiles, aucune
fluidisation ne se produit.

= Lit bouillonnant : en augmentant progressivement la vitesse du fluide gazeux, une

transition s’effectue lorsque la force de trainée exercée sur les particules du lit est
égale a leur poids. Cette transition est appelée fluidisation homogene et la vitesse

correspondante est la vitesse minimale de fluidisation (Upyg). Si on continue a

augmenter la vitesse du fluide gazeux au-dessus de Uy on voit apparaitre un
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régime de fluidisation hétérogéne avec des bulles qui montent au sein du lit: le
régime de bullage est atteint. Comme le comportement est proche de celui d’un
réacteur de type gaz-liquide, on D’appelle lit fluidisé bouillonnant. On peut
considérer qu’une partie seulement du gaz maintient les particules en fluidisation,
et que I’exces traverse la colonne sous forme de bulles.

Lit turbulent: si on augmente encore la vitesse du fluide gazeux, les bulles
augmentent en taille (coalescence du gaz), tout en se dissolvant trés rapidement, ce
qui conduit a une expansion du lit et a un régime turbulent. C’est une transition
entre lit bouillonnant et lit rapide.

Lit rapide : en raison de la grande vitesse de fluide, les particules sont entrainées

en continu sous forme dilué.

Lit fixe Lit Lit turbulent Lit rapide
bouillonnant
3248
. '2‘
...
e
:’0.3
S,
S (3 'ol
000 :. s "
C 0e’s
d'?“ . ::S
Ay o [ PR
.."'lrﬁ 10;36.\‘.':1 ."':_

] Vitesse de gaz

Figure 1.3. Régime de fluidisation d’apres [Basu et Fraser, 1991].

Les applications du lit fluidisé concernent principalement trois grands types de réacteurs :

Réacteurs catalytiques : le solide est un catalyseur, les réactions ont lieu a
I’interface gaz/catalyseur. L’industrie pétroliere exploite ce type de procédé,
notamment pour le craquage catalytique [Le Page, 1981]. D’autres applications
chimiques de synthese catalytique existent également dans le domaine de la chimie.
Réacteurs a solides consommables : les solides consommables (charbon, déchets,
biomasse, minerai de zinc, ...) réagissent directement avec le réactif gazeux. Les
particules de sable permettent de créer une forte inertie thermique.

Réacteurs de polymérisation : les particules grossissent au fur et a mesure de leur

séjour.

Les différentes utilisations conduisent a différents types de modeles, selon que les

réactions s’effectuent au niveau des gaz ou des particules.
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1.2.2. Les différents types de réacteurs

Réacteur a lit fluidisé (figure 1.4) :

Le combustible solide est introduit dans un lit de matériaux auxiliaires (généralement du
sable de quelques millimetres de diameétre) et maintenu en suspension (ou fluidis¢) par un
courant d’air ascendant injecté a la base du lit. Le régime du lit est bouillonnant. Le role du
sable est a la fois de brasser les particules de boues entrantes et de maintenir une inertie
thermique suffisante pour maintenir la température du lit fluidisé a la température de
combustion des boues. L’air injecté permet a la fois de créer le régime de fluidisation par sa
vitesse et de fournir I’oxygene nécessaire aux réactions chimiques. On appelle cette zone,

située en bas du four : « lit bouillonnant ».

Au-dessus du lit bouillonnant, les bulles éclatent et les gaz sont entrainés vers le haut. Les
gaz continuent une post-combustion qui augmente la température de cette zone. On appelle

cette zone « lit post-combustion ».

Au démarrage, et lorsque cela est nécessaire, du fioul est utilis¢ afin d’élever la

température a un niveau compatible avec I’autocombustion des combustibles.

——» Fumées

Lit post-
combustion

Air de fluidisation

Cendres

Figure 1.4. Schéema d’un four a lit fluidisé.
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Four a lit fluidisé circulant (figure 1.5) :

Dans le four a lit fluidisé circulant, les particules ne restent pas confinées dans le bas du
foyer mais il existe un entralnement continu des particules vers I’extérieur du foyer di a la
vitesse ¢levée des gaz (4 a 8 m/s). Le lit est en régime rapide. Un dispositif de type cyclone
sépare alors les fumées des particules, ces derniéres étant réinjectées a la base du foyer. Les
combustibles solides sont donc recyclés en permanence (de 20 a 35 passages dans le foyer)
permettant ainsi une combustion parfaite & une température choisie et maintenue constante —
850°C. Les fours a lit fluidisé circulant ont connu un important développement li¢ aux

nouveaux procédés de combustion de charbon qui utilisent cette technique.

Fumées

Charbon Cyclone

Litrapide Préchauffé

200°C

Air secondaire | | [ :
)| |7
- A =

Lit dense

Grille

Cendre

Air primaire

Figure 1.5. Schéma d’un réacteur a lit fluidisé circulant [Lassagne, 1999].

Le lit bouillonnant est le régime le plus courant dans les fours a lit fluidisé industriels.
Dans les sites de centrales électriques, le lit fluidisé circulant est utilisé pour la combustion et

le recyclage du charbon.
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1.2.3. Unité d’incinération de boues d’épuration en lit fluidisé

La figure 1.6 présente le schéma d’une unité¢ d’incinérateur de boues d’épuration en lit
fluidisé. Plusieurs éléments complétent le fonctionnement du four a lit fluidisé :
= Un échangeur de chaleur, utilisant la température de sortie des gaz, permet de
réchauffer I’air entrant.
= Les gaz de combustion entrainent une partie des cendres produites, ce qui nécessite
un dépoussiérage efficace, qui est réalis€¢ par un cyclonage a sec, suivi d’une
séparation humide (laveur humide).

* Une cheminée permet I’évacuation des gaz.

Chemineée

Alimentation

des boues
:}l
Cyclone Echangeur
Fumeées
Braleur N
Air FT

o

Lol

Cendres Cendres Cendres

Air Cendres
de refroidissement Eau humides

Figure 1.6. Schéma d’une unité d’incinérateur de boues d’épuration en lit fluidisé [Boeglin,

2000].

Le paragraphe suivant répertorie les gaz pouvant potentiellement étre formés par la
combustion des boues. Il est possible de rajouter un systéme de traitement des polluants avant

la cheminée.
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1.2.4. Polluants atmospheériques potentiels, traitements et réglementation

Les fumées issues de l’incinération des boues d’épuration peuvent contenir différents

polluants atmosphériques, répertoriés ci-dessous. Plus de détails sont disponibles dans

[Bicocchi, 1998].

Poussieres

Les poussicres sont issues des particules solides entrainées dans les gaz de cheminées.

Elles comprennent principalement des cendres et éventuellement des fragments de

combustibles imbrilés. Elles peuvent contenir également des métaux lourds. Leur toxicité est

principalement liée a leur contenance en métaux lourds et aux produits de combustion

incompléte. Les particules plus fines qui sont rejetées a I’atmospheére constituent un risque a la

fois direct pour I’homme (pénétration dans le systéme respiratoire) ou indirect (dépot, puis

contamination de la chaine alimentaire).

Principe de la mesure : par absorption ou diffusion de lumicre (par jauge ), par méthode

optique (opacimetres).

On présente ci-dessous quelques dépoussiéreurs courants :

Cyclone : les gaz pollués sont soumis a un mouvement de rotation, les particules se
dirigent vers les parois du cyclone sous I’influence de la force centrifuge, ils
s’agglomerent et sont transportées sous 1’action de la pesanteur, dans la trémie du
cyclone. Les cyclones ne sont efficaces que pour les particules dont le diamétre est
supérieur a 100 micrométres.

Filtre a manche : un média filtrant est utilisé pour séparer les poussiéres des gaz. Il
est treés efficace pour retenir les poussieres les plus fines, mais son utilisation est
limitée par la température des gaz qui doit étre inférieure a 150°C.

Electrofiltre : les particules de poussiéres sont soumises a I’action d’un champ
¢lectrique établi entre deux électrodes. Suite a I’ionisation des molécules de gaz
dans le champ ¢lectrique et a leur agglomération a la surface des particules, celles-
ci migrent vers I’¢électrode dite collectrice. L’¢électrofiltre est trés efficace pour les
particules les plus fines et les flux a traiter élevés, mais son colit d’investissement

est élevé.
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Monoxyde de carbone (CO)

Le monoxyde de carbone est le produit d’une combustion incompléte, souvent dans le cas
d’un défaut d’apport en dioxygene et de haute température. Sa toxicité pour I’homme réside
dans le fait qu’il peut réagir avec I’hémoglobine pour former la carboxyhémoglobine (H,CO),
ce qui empéche le transfert d’oxygeéne dans le corps humain. Le manque d’oxygene cause des
maux de téte, des nausées et peut méme entrainer la mort a des concentrations extrémement
¢levées. Il est de plus inodore. Le monoxyde de carbone est un gaz a effet de serre, et il

participe aussi a la pollution photochimique.

Principe de la mesure in-situ : analyse spectrale de I’absorption d’un rayon lumineux dans

les longueurs d’onde Infra Rouge.

Il n’existe pas de post-traitement pour le monoxyde de carbone, le mieux est donc d’éviter
sa formation en fixant judicieusement les conditions de fonctionnement, en particulier avec un

apport en dioxygene suffisant pour une oxydation des polluants au dioxyde de carbone (CO5,).

Oxydes de soufre (SOx), Acide Chlorhydrique (HCI)

On groupe ces deux polluants car ils constituent des gaz acides et peuvent étre éliminés
par des techniques de neutralisation. Les oxydes de soufre regroupent le mélange de SO, et
SO;, mais lors de la combustion, le SO, est produit en quantité plus importante que le SO;
(respectivement de I’ordre de 90% contre 10%). Les oxydes de souftre et I’acide chlorhydrique
sont des composants qui peuvent conduire au phénomene de pluies acides. Ce phénomene

conduit a I’acidification des sols composés de silice, qui entraine le dépérissement des foréts.

Principe de la mesure : par absorption IR, UV ou par méthodes électrochimiques. Mesure

in-situ : par analyse spectrale de I’absorption d’un rayon lumineux.

Techniques d’épuration: les gaz acides doivent étre neutralisés avant émission
atmosphérique, les nombreux modes d’élimination peuvent étre regroupés en quatre
technologies de fonctionnement différentes suivant 1’état physique dans lequel se trouve
’additif de neutralisation :

= Procédés secs : un réactif alcalin (chaux) ou sodique (bicarbonate de sodium) sous
forme solide est inject¢ afin d’assurer la neutralisation des gaz acides. Ces

procédés sont les plus simples et de cott réduit.
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Procédés semi-humides : comme dans le cas du procédé sec, le principe du
procédé semi-humide est de faire réagir de la chaux avec des gaz acides.
Cependant, par opposition au cas du procédé sec ou il est admis sous forme solide,
un lait de chaux est injecté dans le réacteur. Le procédé semi-humide présente une
performance supérieure a la voie séche et un cott limité.

Procédés humides : le principe du procédé humide est de capter les polluants en
favorisant I’absorption et la réaction du gaz dans une lavage, elle-méme pulvérisée
a 'intérieur d’un laveur. Le procédé humide présente une performance élevée
supérieure a celle du procédé sec et semi-humide, en revanche, son cott
d’investissement est ¢levé lié¢ au traitement des eaux de lavage et a la maintenance
du procédé.

Procédés par condensation : ils consistent a refroidir les fumées polluées a traiter a
une température inférieure de quelques dizaines de degrés a leur point de rosée.
Les polluants acides et les métaux lourds sont absorbés par 1’eau condensée ou
pour certains directement condensés. L’étape de condensation est surtout une
technique de déchloruration et de défluorisation. Elle ne permet pas Ila
désulfuration du gaz. Ces procédés assurent un rendement d’épuration élevé sur les
différents polluants et permettent d’obtenir une captation poussée du HCI et des

métaux lourds.

Oxydes d’azote (NOXx) et protoxyde d’azote (N,O)

Les polluants azotés sont constitués principalement par le monoxyde d’azote (NO), le

dioxyde d’azote (NO,) et le protoxyde d’azote (N,O). L’appellation NOx regroupe donc

principalement les constituants NO et NO,, mais ce mélange est en fait riche en NO. Leurs

impacts sont importants sur I’environnement en provoquant :

Les pluies acides
Le brouillard photochimique : ce brouillard est largement dii a I’action de la
lumicre solaire sur les oxydes d’azotes et les composés organiques volatils (COV),
eux-mémes issus des gaz d’échappements automobiles et des sources de
combustion fixes.

Le protoxyde d’azote affecte la couche d’ozone.
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Principe de la mesure : par chimiluminescence de NO + Oz ([Toupance et al., 2004]) ;

mesure in-situ : par analyse spectrale de I’absorption d’un rayon lumineux.

Les fumées peuvent étre dénitrifiées par les techniques de dénitrification (DENOX)

[Bicocchi, 1998] :

= Réduction sélective non catalytique (SNCR) : le procédé SNCR de dénitrification
est basé sur I’injection d’un agent réducteur dans le four (ammoniac ou urée), ce
qui permet de réduire les oxydes d’azote en diazote (N). Il faut noter que
I’injection d’ammoniac est trés sensible a la température, la température optimale
se situant entre 850°C et 1000°C. Si le réactif est injecté dans le four a une
température trop élevée, une partie de I’ammoniac est décomposé en diazote (N,)
et en eau (H,O) ou oxydé en monoxyde d’azote (NO). Ces phénomenes impliquent
une augmentation de la consommation de réactif. Si la température est trés basse,
la réaction de réduction du monoxyde d’azote est trop lente. Cette technique
présente un rendement de réduction des oxydes d’azote a 50-70% selon le type de

four utilisé.

= Réduction sélective catalytique (SCR) : les réacteurs SCR réalisent non seulement
la dénitrification (DéNOx), mais aussi la neutralisation, le traitement de
dioxines/furanes (DéDiOx). La gamme des températures de fonctionnement de
I’unité SCR est liée a la nature du catalyseur. La température idéale est comprise
entre 280 et 400°C. Les catalyseurs utilisés peuvent étre de diverse nature : oxydes
de vanadium (V,0s), de fer (Fe,O3), de manganese (MnQO;) ou de chrome (CrO3).
La technique catalytique de SCR est la méthode industrielle la plus utilisée. Elle
permet d’atteindre des rendements de réduction de NOx de I’ordre de 90%. Mais
étant trés coliteuse, la recherche sur les techniques catalytiques continuent d’étre
développées, surtout pour les petites et moyennes stations d’épuration [Tran et al.,

2007].

= Destruction par recombustion (reburning) : le principe est de réduire les oxydes
d’azote a I’aide d’hydrocarbures, en milieu légérement oxydant. Le procédé est
caractérisé par trois phases distinctes : zone primaire qui est la zone de combustion
principale ou sont formés les oxydes d’azote a réduire dans la suite du processus ;
zone secondaire (zone de recombustion) ou les hydrocarbures sont injectés afin de

réduire les oxydes d’azote : zone tertiaire (zone de combustion compléte) ou les
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imbriilés dans la zone de recombustion sont oxydés totalement par I’injection d’air.

Cette technique présente un rendement de réduction des oxydes d’azote a 50-60%.

Métaux lourds (As, Cd, Hg, Ni, Pb)

Les métaux lourds sont toxiques et constitués généralement par ’arsenic (As), le cadmium
(Cd), le mercure (Hg), le nickel (Ni), le plomb (Pb) et leurs composés avec les formes
chlorées, oxydées, et soufrées. Apreés la combustion, les métaux lourds se présentent sous
forme solide dans les poussic¢res ou le machefer, et sous forme gazeuse ou liquide dans les
fumées. En raison de leur grande toxicité pour la nature et les étres humains, il est important
de connaitre les teneurs en métaux lourds dans les fumées et les cendres issues de

I’incinération.
Principe de la mesure : spectrométrie d’émission atomique avec plasma inductif.

Les cendres sont traitées par les dépoussiéreurs, et les fumées par absorption, a ’aide de

charbon actif ou coke de lignite.

Législation européenne des émissions atmospheériques d’incinération des

déchets

La directive européenne 2000/76/CE fixe les seuils d’émissions pour le traitement des
déchets. Les boues font partie des déchets, cependant leur traitement ne peut pas produire de
Composés Organiques Volatils (COV), de dioxines/furanes ni de fluorure d’hydrogeéne. Les
normes de rejets des émissions atmosphériques sont présentées dans le tableau 1.3 (pour les
métaux lourds, se référer a la [Directive 2000/76/CE]). Ce tableau donne les valeurs limites a

ne pas dépasser pas celles d’émissions.
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Concentration  (en mg/Nm®)
Moyenne Moyenne sur 30 min
Composé journaliére

100% des moyennes 97% des moyennes
Poussicres totales 10 30 10
Monoxyde de carbone (CO) @ 50 150 100

(95% des moyennes | (100% des moyennes

sur 10 min) sur 30 min)

Chlorure d’hydrogene (HCI) 10 60 10
Dioxyde de soufre (SO,) 50 200 50
Monoxyde d’azote (NO) et dioxyde d’azote (NO,) exprimés en 200 400 200
dioxyde d’azote pour les installations d’incinération existantes dont la
capacité nominale est supérieure a six tonnes par heure ou pour les
nouvelles installations d’incinération

(1) Les concentrations sont exprimées pour une température de 273 K, une pression de 101,3 kPa, une teneur massique en oxygene de 11% et
pour un gaz sec.

(2) Les limites d’émissions en monoxyde de carbone dépendent de la fréquence des mesures (en dehors des phases de démarrage et de mise a
I’arrét).

Tableau 1.3. Valeurs limites des émissions atmosphériques d’incinération de déchets seuls

d’apres la [Directive 2000/76/CE].

1.3. Problématique du fonctionnement d’un incinérateur de boues

en lit fluidisé

1.3.1. Caractéristiques et composition des boues prétes a étre incinerées

La composition des boues varie fortement d’une station a I’autre et d’une période a I’autre.
On peut établir cependant des moyennes, qui différent selon le pays. Le travail de [Werther et
Ogada, 1999] représente une référence dans la composition des boues par 1’ampleur de leurs
travaux. Le tableau 1.4 établit une comparaison de la composition entre des boues d’origine
allemande [Werther et Ogada, 1999], une étude francaise [Gratias, 2002], et deux autres
combustibles : la biomasse [Liu et Gibbs, 2002] et le charbon [Werther et Ogada, 1999].

Remarque : les composés élémentaires sont constitués principalement par les éléments C,

H, O, N, S, les autres éléments sont tres faibles et donc négligés.
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Boues séches Boues humides Biomasse Charbon bitumineux
(Allemagne) (France) [Liu et Gibbs, [Werther et Ogada,
[Werther et Ogada, [Gratias, 2002] 2002] 1999]
1999]

Caractéristique physico-chimique (% massique)

Humidité (fijo % de 13,0 - 38,6 6,0
MB)

Carbone fixe (fopa, Yode 3,6 - 17,9 40,3
MS)

Matiéres volatiles (£, 45,4 85,0 81,6 314

% de MS)

Cendres (feengres %o de 51,0 15,0 0,5 28,3

MS)

Composés €lémentaires (% massique, de MS et cendres libérées)

C (fo) 53,0 52,3 50,70 81,6
H () 7.8 8,0 6,30 5.8
0 (fo) 31,3 34,3 42,83 9,0
N (fv) 6,5 49 0,15 1,3
S (fs) 1,4 0,5 0,02 2.3

Tableau 1.4. Caractéristiques des boues avant incinération, de la biomasse, et du charbon.

On constate que le charbon est composé majoritairement de carbone fixe (40,3%) qui est
peu présent dans les boues (3,6%) et la biomasse (17,9%). La biomasse est composée
majoritairement de matiéres volatiles (81,6%) et n’a quasiment pas de cendres. Les
différences de caractéristiques physico-chimiques des deux boues sont dues aux différentes
origines et aux différents taux d’humidités. Les boues humides [Gratias, 2002]: pas de
carbone fixe, matieres volatiles trés importantes, humidité non mesurée. Les boues séches

[Werther et Ogada, 1999] : maticres volatiles et cendres importantes, carbone fixe faible.

L’analyse en composés ¢élémentaires permet de mettre en évidence I’importance de la
teneur en azote (5-6%) dans les boues par rapport au charbon et a la biomasse. C’est cette
forte teneur qui est a l’origine de concentrations ¢levées en oxydes d’azote (NOXx),

caractéristiques de la combustion des boues.

La relation entre les caractéristiques des boues est décrite dans la figure 1.7 ci-dessous :
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rC fc (MS sauf cendres)

Humidité
Boues brutes fizo (MB) Carbone fixe H fiy (MS sauf cendres)
100% (MB) fehar (MS)
— <O fo (MS sauf cendres)
Boues séches Matiéres volatiles N f (MS saufcendres)
100%- fino f,01 (MS)
(MB) \S fs (MS sauf cendres)
Cendres
f;endres (MS)
fenartHfvor Heendres=100% | | fctHut+ fo+Hin+~100%

Figure 1.7. Schéma de composition de boues.

1.3.2. Parameétres opératoires

Généralement, la combustion en lit fluidisé doit respecter la régle empirique des « trois
T » [Bourven et Roux, 1997] :

= Température uniforme : grace a 1’agitation du lit, ’inertie thermique et la grande

surface de contact des particules, la distribution thermique est parfaitement
assurée et homogénéise la température du lit.

= Temps de séjour : c’est la durée pendant laquelle les molécules sont exposées aux

hautes températures. Il doit étre suffisamment long pour assurer le déroulement
complet des différentes réactions. Pour les gaz, le temps de séjour minimal est de
deux secondes a une température de 850°C aprés la derniére injection d’air
[Directive 2000/76/CE].

= Turbulence : une bonne turbulence des combustibles avec le sable augmente leur
réactivit¢ pendant la phase de combustion. Elle permet également de garantir

I’uniformité de la température et d’éviter les points chauds.

Cette regle aboutit a fixer des plages pour les parametres opératoires de combustion en lit
fluidisé. Le tableau 1.5 ci-dessous présente ces conditions pour le charbon en lit fluidisé. Par
extension, elles sont appliquées aux autres combustibles (biomasses, boues), sauf les déchets

qui demandent une température plus élevée (900-1100°C).
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Vitesse de fluidisation 1-3 m/s
Température a I’intérieur du four 750-950°C
Taille de particule de sable 1-2 mm

Tableau 1.5. Parametres opératoires de fonctionnement d’un incinérateur du charbon en

lit fluidisé [Ron, 1995].

En général, la quantit¢ d’oxygene est régulée afin de garantir une quantité suffisante
d’oxygene pour une combustion compléte. Cette quantité est régulée par le débit d’air injecté,
qui a un rbéle double : satisfaire la quantit¢ d’oxygeéne du four et garantir le régime de
fluidisation. Sur la figure 1.8, la valeur de la consigne de la concentration d’oxygeéne sortant
du four est réglée entre 4-6%, et la quantité d’oxygene dans le four est régulée par le débit

d’air de fluidisation.

Fumées

Capteur d’O,

Four a lit
fluidisé -
+ .
Consigne 1oz
Algorithme de
commande

Air de fluidisation

Figure 1.8. Schéma de la boucle de régulation d’O; sortant du four a lit fluidisé.

1.3.3. Le probleme de la maitrise de la qualité de la combustion de boues en
lit fluidisé

Le paragraphe précédent montre que la maitrise de la pollution, et plus généralement la
qualit¢ de la combustion, sont effectuées de maniere indirecte : certains paramétres sont
maintenus a des valeurs de consignes fixes, prévues pour un point de fonctionnement stable.
Or ce mode de régulation rend le four extrémement vulnérable aux perturbations. En effet, les

boues entrantes sont supposées stables en composition, siccité et débit, ou au pire sujettes a
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des variations suffisamment faibles pour ne pas modifier le point de fonctionnement du four.
La dynamique de fonctionnement du four n’est pas prise en compte : il est prévu pour
fonctionner de maniére statique, avec des entrées constantes. Les variations sont supposées

faibles et lentes, et donc rejetées par la régulation d’oxygene.

En réalité, la qualité des boues est variable ; et ces variations en composition, siccité ou
débit sont suffisamment importantes pour é€loigner le procédé des normes opératoires et
détériorer fortement la qualité de la combustion. La régulation de I’oxygene peut devenir
insuffisante. En effet, d’une part, elle ne permet pas d’anticiper les difficultés : la régulation
se déclenche quand la combustion est déja en manque d’oxygeéne, ce qui peut entrainer des
régimes transitoires avec des dépassements importants, et, d’autre part, cette régulation ne
permet absolument pas de maitriser I’ensemble des paramétres opératoires, comme par
exemple les températures. Or les parametres opératoires sont étroitement couplés : toute
variation soit en entrée, soit en interne (température, oxygene) entraine une modification de
I’ensemble de 1’état de fonctionnement du four. Ainsi la qualité de la combustion, et par

conséquent la maitrise des gaz polluants émis ne sont plus garanties.

En pratique, la conséquence négative principale est la formation des oxydes d’azote
(NOx). Du fait qu’historiquement les mécanismes de formation du monoxyde de carbone (CO)
et du méthane (CHy4) ont été étudiés pour la combustion du charbon, ils sont mieux connus et
maitrisés. Les exigences environnementales devenant plus contraignantes, de plus en plus de
travaux de recherche sont dédiés a la formation des oxydes d’azote pour la combustion du
charbon et de la biomasse, dont le mécanisme de formation n’est pas totalement connu. En ce
qui concerne la combustion des boues, trés peu d’articles ont été publiés. Des travaux tres
complets sur les parametres opératoires et leurs effets ont été étudiés par J. Werther et T.
Ogada, [Werther et Ogada, 1999]. Ils permettent de s’appuyer sur des résultats propres au

comportement des boues de station d’épuration.

1.3.4. Etude bibliographique de la commande des boues en lit fluidisé

Un article sur la commande de la combustion des boues en lit fluidisé [Jia et al., 2003],
met en relief les difficultés de la mise en ceuvre d’une telle commande :

= Le comportement dynamique du procédé est inconnu, et les valeurs expérimentales

conduisent seulement a un modele approximatif qui est une fonction de transfert

du premier ordre.
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» Le procéd¢ de combustion montre de grands délais.

= Le modele du procédé est un systéme d’équations différentielles raides, car les
valeurs des constantes de temps sont extrémement différentes. En effet, les
constantes de temps liées aux températures sont plus de cinquante fois celles li¢es
aux concentrations en oxygene. Il s’agit d’un pilote de laboratoire. On peut

supposer que ces différences sont encore plus grandes sur un four industriel.

Le modele proposé est un modele reliant les débits de propane (combustible d’appoint) et
d’air entrants a la température du lit bouillonnant et a la concentration d’oxygéne. La
commande est mise en ceuvre sur un pilote de laboratoire. Cette étude montre que les
difficultés principales viennent du manque de connaissance des phénomenes a I’intérieur du
four, obligeant a établir une commande avec adaptation des parameétres et prise en compte
d’incertitudes sur le modele. D’autre part, la modélisation de 1’azote n’est pas abordée. En
conséquence, un modele reproduisant les phénomeénes significatifs de la combustion

permettrait d’améliorer les algorithmes de commande.

Un autre article [Kortela er al, 1994], s’intéresse a la modélisation, simulation et
commande des procédés a lit fluidisé circulants. L’objectif de I’étude est d’améliorer les
stratégies de commande et de minimiser les émissions nocives de gaz, pour différents types de
combustibles : tourbe, copeaux de bois, sciure de bois. Toute amélioration des conditions de
fonctionnement, méme faible, conduit a des gains importants en efficacité énergétique ou en
émission de gaz. Cette amélioration passe par une stabilisation du procédé et une bonne

maitrise de celui-ci.

Le probléme de commande est défini comme un compromis entre I’efficacité énergétique
et la limitation des émissions nocives. Les variables a contrdler sont la température du lit et la
quantit¢ d’oxygeéne. Les perturbations principales sont liées a la qualit¢ du combustible
entrant. La réduction des oxydes d’azote passe par des températures relativement basses et par
un faible exces d’air. Les moyens de réduire ces émissions sont partiellement corrélés entre
eux et ont aussi une influence sur D’efficacit¢ du procédé. Les résultats d’une série
d’expériences spécifiques, montrent que les taux d’émissions peuvent étre réduits par le choix

des conditions opératoires.

La réalisation est proposée par une commande hiérarchique : le niveau de commande

inférieur comprend une boucle de commande nommée « Combustion Power Control »
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permettant de stabiliser le procédé (selon le biocombustible, le procédé peut se déstabiliser) ,
le niveau supérieur inclus un calage de consignes permettant de respecter les émissions

gazeuses et ’efficacité thermique.

L’algorithme de commande optimal nécessite de disposer d’un modele de formation des
oxydes d’azote. Les résultats montrent que si les modéles linéaires obtenus par identifications
expérimentales sont suffisants pour le charbon, ils sont inadéquats pour les biocombustibles.

Devant les non-linéarités importantes, il recommande d’établir un modé¢le non linéaire.

Enfin une derniére considération montre que 1’utilisation de 1’alimentation en combustible
comme variable de commande permet de stabiliser le fonctionnement du procédé. En effet, les
transferts de chaleur et la fluidisation ne sont pas affectés comme ils peuvent 1’étre avec
I’apport d’air. Cette commande fonctionne a condition que le combustible ait une grande

réactivité et ne s’accumule pas dans le lit.

Enfin, des modéles de comportement de la formation des oxydes d’azote lors de
I’incinération de charbon en lit fluidisé sont établis dans [Li et al., 2004], pour une centrale
thermique de 200 MW. Trois modeles sont estimés et comparés : un modele linéaire, un
mode¢le non linéaire et un modéle intermédiaire avec certaines non linéarités. La conclusion
de cette étude est que la formation des oxydes d’azote est trés non linéaire et qu’un modele de

comportement simple n’est pas satisfaisant.

En résumé, ces articles montrent qu’un modele de connaissance du procédé d’incinération
des boues en lit fluidisé permettrait d’améliorer fortement la connaissance du comportement
du procédé. Ce modele pourrait ensuite servir de base pour I’établissement d’une stratégie de

commande.

1.4. Conclusion du chapitre 1

Ce chapitre a permis d’introduire les notions nécessaires a la réalisation du travail de
recherche : 1’origine des boues, leur formation et leur caractéristiques physico-chimiques, les
techniques de traitement et d’élimination finale. Cette partie a mis en évidence I’intérét de
I’incinération des boues comme technique permettant de faire face a la quantité grandissante

des boues.
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Le fonctionnement des fours a lit fluidisé a ensuite été décrit. L ensemble des polluants
atmosphériques et leur réglementation a ensuite été présenté. Cette étude montre que le
traitement post-opératoire des oxydes d’azote (NOx) est complexe et coliteux. Une stratégie
de commande permettant de maitriser les émissions de ce polluant au sein méme du four

serait donc pertinente.

Le dernier paragraphe s’intéresse plus particulierement aux boues. Les compositions de
différents combustibles ont été comparées, mettant en évidence les spécificités des boues :
matieres volatiles et cendres importantes, carbone fixe faible. De plus, on met en évidence la

forte teneur en azote par rapport aux autres combustibles, amenant a la réaction de NOx.

L’¢tude des parametres opératoires a mis en €vidence I’'importance de la boucle de
régulation d’oxygene pour assurer une combustion compléte. Cependant, la qualité des boues
est trés variable (composition, siccité, quantité) entrainant des fluctuations dans le
fonctionnement du four. Cette boucle de régulation ne permet pas une maitrise des émissions

de NOx.

Plusieurs stratégies de commande ont été proposées dans la littérature, toutes basées sur
des modeles de comportement. Si ces études montrent qu’une stabilisation du fonctionnement
permet d’améliorer la qualité des émissions gazeuses, il apparait qu’un modéle de
connaissance, représentant les phénomeénes prépondérants permettrait d’améliorer fortement
la maitrise des concentrations en oxydes d’azote dans les rejets malgré la variabilité¢ de la

composition des boues.
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Chapitre 2. Etude bibliographique de la combustion

des boues en lit fluidisé

Le chapitre 2 décrit les mécanismes de la combustion de boues. Les modeéles les plus
proches de notre étude sont présentés. Les hypotheses principales et le schéma réactionnel de
référence de formation et réduction des oxydes d’azote (NOx) sont posés, afin de servir de

base pour la modélisation au chapitre 3.

2.1. Etapes de la combustion d’une particule de boue

Les mécanismes de combustion qui ont lieu dans le lit fluidisé sont identiques quel que
soit le combustible. Ces trois étapes principales sont présentées figure 2.1:
= Chauffage et séchage, conduisant a I’évaporation de I’eau contenue dans les boues.
= Dévolatilisation, séparant les boues en trois grandes parties: les cendres, le
carbone fixe et les maticres volatiles (phase gaz).
= Réactions de combustion: le carbone fixe est oxydé par une réaction de
combustion, les matieres volatiles libérées sont aussi le siege de réactions de

combustion et de formation des polluants.

L’ensemble de ces réactions (homogenes et hétérogénes) a lieu dans le lit bouillonnant. Le
lit post-combustion est le siege des réactions homogenes liées aux matieres volatiles. Le lit
fluidisé¢ a une température suffisamment ¢élevée pour que le séchage et la dévolatilisation

s’effectuent en parallele. La combustion ne s’amorce qu’une fois ces deux étapes achevées.

Chauffage
et 6 Cendres
4 Dévolatilisation )
Séchage ° combustion
ﬁ Carbone fixe A
- eee \ + :.(’
Boues séches R ] FYA
(MS) Matiéres volatiles
MV) combustion Fumée Chaleur

Boues @ formation polluants

Vapeur d'eau

Figure 2.1. Etapes de la combustion des boues en lit fluidisé.
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2.2. Etapes préalables aux réactions de combustion

2.2.1. Chauffage et séchage

Le séchage des boues est la premiére étape de la combustion, qui s’effectue en méme
temps que le chauffage des boues. Lorsque les boues sont introduites dans le four, elles sont le
plus souvent a température ambiante. Leur séchage dans le lit fluidisé est tres rapide [Gratias,
2002] en raison de la température €levée du lit (entre 700 et 840°C) largement supérieure a la

température de vaporisation de 1’eau (100°C).

En pratique on considére que ce phénomeéne se produit de maniére compléte et instantanée
a I’entrée du lit bouillonnant [Khiari, 2006], et on ne tient compte que des aspects thermiques

liés a I’évaporation de I’eau.

2.2.2. Dévolatilisation

Le principe de la dévolatilisation est la décomposition thermique des substances carbonées
avec libération de matic¢res volatiles. Elle consiste en une série de réactions chimiques
complexes qui conduisent a la décomposition et a la rupture de liaisons au sein des molécules

organiques et a la fragmentation de différents composés en gaz simples.

En se basant sur les études de J. Werther et de T. Ogada [Werther et Ogada, 1999], la
dévolatilisation des boues s’amorce a 150°C en parallele du séchage et se produit jusqu’a

250°C.

La dévolatilisation des boues donne naissance aux matiéres volatiles, a des solides
contenant du carbone fixe et a des cendres. Les proportions en carbone fixe, matiéres volatiles
et cendres issues de la dévolatilisation des boues de [Werther et Ogada, 1999] sont
représentées sur la figure 2.2. Cette figure montre la part importante des cendres et des

composés volatils, mais la teneur en carbone fixe est faible.
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3,6%

Carbone fixe

45,4%
atiéres volatile:

dévolatilisation

51%
Cendres

Boues seche
(100% de MS)

Figure 2.2. Les composés issus de la dévolatilisation des boues [Werther et Ogada, 1999].

2.2.3. Principaux composés volatils

Les maticres volatiles représentent I’ensemble des composés de la phase gaz qui se forme
juste apres la dévolatilisation. L’analyse de la composition des gaz volatils indique que les
especes chimiques les plus importantes sont généralement le monoxyde de carbone (CO), le
dioxyde de carbone (CO,), les hydrocarbures légers (C,Hy,) et le dihydrogene (H;). Ces gaz
peuvent contenir de nombreux autres composés : azote (N), phosphore, soufre..., mais dans
des proportions moindres. Les proportions relatives dépendent a la fois de la qualité des boues

et des conditions opératoires, notamment la température.

La composition des matiéres volatiles principales (93%) apres dévolatilisation [Werther et

Ogada, 1999] pour une température du lit bouillonnant de 760°C est :

fco =43,43% (% de MV) {0 est la fraction massique de CO issu de la dévolatilisation.

fcor =15,39% (% de MV)  fcor est la fraction massique de CO, issu de la
dévolatilisation.

iz =3,2% (% de MV) fi est la fraction massique de H; issu de la dévolatilisation.

fenam=31,12% (% de MV) fcnam est la  fraction massique de CyH, issu de Ila

dévolatilisation.

La partie azotée apres la dévolatilisation n’est pas précisée. L’azote du combustible se
transforme en trois composés : azote prisonnier du carbone fixe (C-N), azote libéré sous
forme de composés volatils, principalement ’acide cyanhydrique (HCN) et I’ammoniac
(NHj3). La proportion entre azote prisonnier et azote libéré est & peu prés proportionnelle a la

répartition entre le carbone fixe et les maticres volatiles :
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fN—CN ~ chhar (2 1)
fN—HCN + fN—NH3 f;/ol

- fyon est la fraction d’azote de boues solides prisonniere avec le carbone fixe apres
la dévolatilisation.
- fnaen et fonms sont les fractions de transformation de boues en molécules HCN et

NHj apres la dévolatilisation.

Pour déterminer la répartition de HCN et NH; (fy.ncen et fnonms), nous devons donc prendre
une autre référence de la littérature. Les travaux sur la transformation d’azote des différentes
combustibles (charbon et biomasse) aprés la dévolatilisation aboutissent aux méme
conclusions ([Johnsson, 1993], [Stubenberger et al., 2008], [Wu et al., 2007] et [Glarborg et
al., 2003]) : les proportions de HCN et NH3 dépendent principalement du ratio des composés
¢lémentaires O/C. Pour le charbon (O/C petit), HCN sera ’espéce prédominante et alors que
cela sera NH; pour la biomasse (O/C grand). Nous pouvons donc étendre ces résultats aux
boues. Le ratio O/C étant similaire a celui de la biomasse, nous prenons [Aho ef al., 1993] :

fnaen / vz =17/9.

Ainsi, on trouve les proportions relatives aux composés issus de la dévolatilisation de
boues de [Werther et Ogada, 1999] dans le tableau 2.1 ci-dessous. Pour plus de facilité

d’utilisation, les pourcentages ont été ramenés au % massique de MS :

Carbone | Cendres Composés volatils NOx précurseur Autre
fixe CO | CHnm | CO, | H, |NH; | HCN | CN
3,6 51 19,71 14,13 | 6,99 | 1,45 1,59 0,28 | 0,115 1,135
%massique de MS

Tableau 2.1. Les composés issus de la dévolatilisation de boues.

2.3. Réactions de combustion

2.3.1. Combustion du carbone fixe

Durant la combustion du carbone fixe, le flux d’air introduit dans le four ameéne 1’oxygene
de l’air en contact avec la particule de carbone. L’oxygéne entre alors en réaction d’oxydation

avec la surface de la particule de carbone pour produire du monoxyde de carbone (CO) et du
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dioxyde de carbone (CO;). Cependant, le carbone fixe est une substance poreuse, aussi
I’oxygene diffuse a I’intérieur des pores et oxyde le carbone dans la particule, ce qui rend le

mécanisme trés complexe. Cette réaction est toujours exothermique.

En considérant uniquement la combustion a la surface de la particule (combustion

primaire), on obtient la réaction globale suivante [Basu et Fraser, 1991] :

c+2P o 5L co,+P co (2.2)
2420 1+ 4 1+

C
Ou = [Ceo ] définit le ratio des concentrations de [CO] et de [CO,] formés
|Cco2 |

La combustion dépend en fait du régime de combustion dans lequel la particule est

incinérée. On distingue trois régimes [Basu et Fraser, 1991] :

1. La cinétique chimique est trés lente par rapport a la diffusion de I’oxygeéne dans les
particules. On a alors une répartition uniforme de 1’oxygene, et c’est la densité de

la particule plutdt que son diamétre qui diminue.

2. La cinétique chimique est trés rapide par rapport a la diffusion de I’oxygene. Cela

arrive sur des particules de taille importante.

3. Cas intermédiaire. Il y a alors pénétration limitée de I’oxygene, et les pores a
proximité de la surface externe consomment la plus grande quantité d’oxygéne.

Ces conditions sont réunies pour des particules de taille moyenne.

En combustion de charbon, les mécanismes de combustion passent successivement du

2™ régime, au 3°™ puis au 1. On a donc en général plusieurs modeéles de cinétique.

2.3.2. Combustion des combustibles volatils

Les hydrocarbures légers formés lors de I’étape de dévolatilisation, réagissent avec
I’oxygene présent dans une étape de combustion homogene. Ogada et Werther [Ogada et
Werther, 1996] ont trouvé que les gaz issus de la dévolatilisation ont un comportement
analogue a celui du propane (C;Hg) et un pouvoir calorifique équivalent. Les gaz volatils sont
brilés dans les bulles formées dans le lit bouillonnant et finissent la combustion dans le lit

post-combustion.
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Les réactions de combustion [Eyglunent, 1997] sont les suivantes :

CO + % 0, — CO, 2.3)
H, + % 0, » H,0 (2.4)
CnHm + (n+m/4) 02 —> nC02 + m/z Hzo (25)

Pour la réaction d’oxydation des hydrocarbures (C,Hy,), soit la réaction est complete et
produit du dioxyde de carbone (CO,), soit elle est incompléte et produit aussi du monoxyde

de carbone (CO).

2.4. Formation et réduction de NOx et N,O

Un point de départ important pour une meilleure compréhension des mécanismes de
formation et de réduction des oxydes d’azote et du protoxyde d’azote est 1’étude pour la
combustion du charbon. En effet, les études ont été effectuées pour ce combustible, et les
mécanismes ne changent pas fondamentalement. Dans un deuxi¢me temps, les spécificités
liées aux boues d’épurations sont étudiées. Cette partie est basée sur les résultats de [Werther

et Ogada, 1999].

2.4.1. Formation et réduction de NOx et N,O dans la combustion de

charbon en lit fluidisé

Les oxydes d’azote sont la somme du monoxyde d’azote (NO) et du dioxyde d’azote (NO;)
formés durant la combustion. Le dioxyde d’azote résulte de 1’oxydation du monoxyde d’azote
par I’oxygene de 1’air a basse température (<600°C). Apres sa formation, le dioxyde d’azote
sera rapidement converti en monoxyde d’azote. On pourra donc trouver trés localement du
dioxyde d’azote dans la zone de combustion, mais les quantités émises a la sortie du four
seront négligeables. Le dioxyde d’azote représentant moins de 5% des oxydes d’azote, on
considérera par la suite que le monoxyde d’azote et les oxydes d’azote sont interchangeables

et on les notera NOX.
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Sources de formation du monoxyde d’azote

On admet aujourd’hui I’existence de trois sources de formation du monoxyde d’azote
[Gratias, 2002] :
= NO thermique : form¢ a partir de 1’azote de I’air.
= NO précoce (ou « prompt NO ») : formé a partir de ’azote de 1’air réagissant avec
le combustible.

=  NO du combustible (« fuel NO ») : formé a partir de 1’azote du combustible.

Le NO thermique est formé par I’oxydation de I’azote de I’air par ’oxygene lors de la
combustion de I’air a hautes températures (1300°C). Ce mécanisme intervient dans des
combustions comme la combustion du gaz naturel ou du charbon pulvérisé. Les températures
n’atteignant jamais ces valeurs dans les lits fluidisés ou la température est inférieure a 1000°C,

ce mécanisme est négligeable.

La formation du NO précoce est plus complexe car elle se réalise en plusieurs étapes. Les
radicaux hydrocarbonés (CH, CH,, ...) provenant de la dévolatilisation du combustible
réagissent avec 1’azote de 1’air pour former du HCN. Cette derniére molécule pourra ensuite
réagir pour donner du monoxyde d’azote avec les mémes mécanismes que le NO du

combustible.

La formation du NO du combustible est encore plus complexe, une partic de ’azote
restant dans les particules, et I’autre étant libérée avec les gaz volatils. La proportion entre
azote prisonnier et azote libéré est a peu pres proportionnelle a la répartition entre le carbone
fixe et les composés volatils. Les composés libérés avec les volatils sont les amines
(principalement NH3) et les cyanures (principalement HCN). Les composés précurseurs des

NOx et du N,O sont donc NH3, HCN et C-N.

Formation des NOx et du N,O du combustible

Les oxydes d’azote et le protoxyde d’azote sont formés de deux manieres :
= par oxydation des composés azotés des gaz volatils libérés (NH3; et HCN) :
O NH; peut se décomposer en radicaux hydroazotés (NH, ,NH...), qui
peuvent étre oxydés en NO ou réagir avec NO et OH pour former du Ny.

Donc NHj est a la fois une source et un réducteur des oxydes d’azote.
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0 HCN peut se décomposer en NCO avec un radical d’oxygeéne qui réagit
ensuite avec NO pour former du N,O. C’est le mécanisme principal de
formation de N,O par la combustion du charbon en lit fluidisé.

= par catalyse hétérogeéne des especes prisonnicres du carbone particulaire :
Les principales especes azotées générées durant la combustion de carbone fixe
sont : NO, N,O et N,. La concentration en NO est plus grande que celle de N,O.
N;O est tres sensible a la température, et a une température supérieure a 900°C il

se décompose en N,.

Role du carbone fixe et des catalyseurs

Les concentrations en NH3, HCN, NOx et N,O sont fonction des réactions de la phase gaz,

des réactions catalytiques hétérogeénes et des réactions gaz-solide.

Un acteur important est le carbone fixe. Il fournit la surface catalytique pour la réduction
de monoxyde d’azote en phase gaz (réaction entre monoxyde de carbone et monoxyde d’azote
catalysé par le carbone fixe). Il est estimé qu’environ la moitié du monoxyde d’azote formé
est réduit par ce schéma réactionnel. De plus il est efficace pour la réduction du protoxyde

d’azote, par voie catalytique ou directe.

D’autres facteurs jouent un role : la présence de chaux (CaO), d’oxyde de magnésium
(MgO) et d’oxyde de fer (Fe,O3) dans le combustible peut étre tres efficace dans la catalyse

de la réduction de monoxyde d’azote et protoxyde d’azote.

2.4.2. Application aux boues de station d’épuration

L’ ¢équipe scientifique de Werther ([Werther et Ogada, 1999]) compare les caractéristiques
des boues a celles du charbon pour en déduire des spécificités sur la formation des oxydes
d’azote et du protoxyde d’azote a partir des boues :

= les boues de station d’épuration ont une importante teneur en azote (6-8% voire
12% des MS en excluant les cendres). La libération étant proportionnelle aux
matieres volatiles, environ 90% de 1’azote est libéré dans le gaz lors de la
dévolatilisation.

= Apres la dévolatilisation, une partie importante d’azote de boues en phase gaz se

présente sous forme de composés ammoniaqués (NH3) ;
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= Les boues ayant peu de carbone fixe, leur influence sur la formation et la réduction
des oxydes d’azote et le protoxyde d’azote n’est pas considérée comme importante.
= Les boues ont par contre une quantité importante de cendres, qui contiennent de la
chaux (Ca0), et de I’oxyde de fer (Fe,O3). Si ceux-ci s’accumulent dans le lit, ils

favorisent la réduction des oxydes d’azote.

Sur le dernier point concernant 1’effet des cendres, il existe des contradictions :
* [Shimizu et al., 2007] trouvent que les cendres de boues seéches favorisent la
formation de monoxyde d’azote.
» [Tran et al, 2007], considérent que les cendres contiennent de nombreux
composés minéraux : CaO, MgO, Fe,0s, Al,O3, Si0,, P,0s, Na,O, K0, ... qui
sont des catalyseurs actifs de formation et réduction des oxydes d’azote et du

protoxyde d’azote.

En conclusion I’influence des cendres dépend de leur composition réelle. Leur effet sur le
comportement des émissions azotées doit étre mesuré et discuté dans chaque cas spécifique.

Actuellement, il n’existe pas de mécanismes précis, nous n’en tiendrons donc pas compte.

2.5. Le schéma réactionnel de référence [Liu et Gibbs, 2002]

Il n’existe pas a notre connaissance d’étude détaillée du schéma réactionnel de la
combustion de boues en lit fluidisé. Les résultats disponibles dans la littérature portent en
majorité sur la combustion du charbon [Jensen ef al., 1995], [Jensen et Johnsson, 1997],
[Chen et al., 2001], [Li et al., 2004], [Tran et al., 2007]. Cependant ces schémas privilégient
les réactions en présence de carbone fixe qui régissent la combustion. Dans le cas de la
combustion des boues, nous avons besoin d’un schéma réactionnel détaillé de la formation
des polluants azotés. Les références de combustion des déchets [Marias, 1999] ou des boues
[Khiari, 2006] ne sont pas non plus applicables car elles ne prennent pas suffisamment en
compte les réactions chimiques. Nous avons retenu comme référence le schéma réactionnel de
combustion de biomasse ([Liu et Gibbs, 2002]), ce combustible est proche des boues par la

faible teneur en carbone fixe et la part importante de matiéres volatiles.

Ce schéma est celui qui correspond le mieux a nos besoins car il décrit en détail les
réactions de formation et réduction de monoxyde d’azote et protoxyde d’azote. Comme tous

les travaux traitant de la combustion, il s’appuie en partie sur des résultats connus de
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combustion du charbon. Liu et Gibbs, [Liu et Gibbs, 2002], proposent un mod¢le de
combustion de la biomasse en lit fluidisé circulant, ce modéle inclut la partie de
dévolatilisation et 25 réactions chimiques, dont 20 concernent la formation des polluants

azotés (NO et N,O).

La répartition des composés issus de la dévolatilisation de la biomasse est présentée dans
le tableau 2.2. Les hydrocarbures légers (C,Hy,) sont simplifiés en CH,4 et C,Hg. Le méthane

(CHy) est le composé le plus important.

Carbone | Cendres Composés volatils NOXx précurseur Autre

fixe co | o | Gl | co, | H, | NH; | CN | HCN

17,91 0,49 58,4 | 10,2 1,4 9,2 2,2 | 0,134 | 0,027 | 0,024 | 0,015

%massique de MS
Tableau 2.2. Composés issus de la dévolatilisation de la biomasse [Liu et Gibbs, 2002].

Les 25 réactions sont présentées dans le tableau 2.3. A chacune d’elle est associée une
expression de la cinétique de réaction (tableau 2.4). On peut classer ces réactions en six
grandes catégories :

= Oxydation de NHj : réduction (R1) et formation (R2) de NO en phase homogéne
(gaz), réduction de NH; avec catalyseur, formation de NO avec catalyseur.

= Réduction de NO par CO et H; : réactions catalytiques

= Réduction de N,O : réactions similaires, une en phase gaz, les autres catalytiques

» Réduction de NO par le carbone fixe

* Formation de NO et N,O par HCN et C-N (azote prisonnier des particules de
carbone fixe) : HCN et C-N sont d’abord oxydés en CNO qui est une espeéce
intermédiaire. Ensuite, CNO est oxydé trés rapidement en NO et N,O. Les
proportions de NO et N,O dépendent de la concentration en NO. Apres la
dévolatilisation, la concentration en NO est nulle, et seul R18 va avoir lieu,
formant du NO. Au fur et & mesure que la quantit¢ de NO va augmenter, la
réaction R19 va étre favorisée, formant du N,O.

= Réactions de combustion : il existe plusieurs centaines de réactions ¢lémentaires
de combustion du CO, CH4 et H, avec 1’oxygene, largement étudiées dans la
littérature [Pilling, 1997]. Les réactions utilisées ici sont des réactions globales ne

faisant apparaitre que les réactifs initiaux et les produits finaux.
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Type No. Réaction Homogene | Gaz-solide | Catalyseur
R1 NO+NH;+1/40,—N,+3/2H,0 L
R2 | NH;3+5/40,—NO+3/2H,0 @
R3 NH;+3/40, —1/2N,+3/2H,0 Carbone fixe
Oxydation de NHj3
(formation et réduction de R4 NH;+3/40, —1/2N,+3/2H,0 Cendres
NO) R5 | NH3+3/40, —1/2N,+3/2H,0 CaO
R6 NH; + 5/40, — NO + 3/2H,0 Carbone fixe
R7 | NH; + 5/40, — NO + 3/2H,0 Cendres
R8 | NH; +5/40, — NO + 3/2H,0 CaO
R9 NO+CO — 1/2N,+CO, Carbone fixe
Réduction de NO
par CO et H, R10 | NO+CO — 1/2N,+CO, CaO
R11 | NO+H, —1/2N,+H,0 CaO
R12 | N;,O—N,+1/20, Carbone fixe
Réduction de N,O R13 | N,O—N,+1/20, Cendres
R14 | N,O—N,+1/20, CaO
R15 N20—>N2+1/202 L]
Réduction de NO par C | R16 | NO+C—1/2N,+CO s
R17 | HCN+1/20, — CNO+H @
Formation de NO et N,O RI8 | CNO+1/20, — NO+CO .
par HCN et C-N R19 | CNO+NO — N,0+CO &
R20 | C-N+1/20, — CNO o
CNO+1/20, — NO+CO
CNO+NO — N,0+CO
R21 | C+ (2+B)/(2+2 B)O, — &
1/(1+ B)CO, + B/(1+ B)CO
Réaction de combustion R22 1 CO+7% 0, > CO; .
R23 | CH,+ %/, 0, = CO +2H,0 ]
R24 | H, + % 0, - H,0 L
R25 | C,Hg + /, O, = 2CO + 3H,0 3

Tableau 2.3. Les réactions de référence (combustion de la biomasse) [Liu et Gibbs, 2002].
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Le tableau 2.4 présente les expressions des vitesses des 25 réactions. La vitesse de
réaction dépend des concentrations de réactifs et de la température de réaction. Toutes les
concentrations de gaz [gaz] et de carbone fixe [C] sont exprimées en mol.m™. Pour les
réactions faisant intervenir un solide (réaction gaz-solide ou avec catalyseur), I’expression fait
intervenir la porosité € du solide. Ainsi, gc est la porosité (fraction de vide) du carbone fixe
dans le lit, ec=[C]*Mc/pc. Dans la réaction de combustion du carbone fixe (R21), sa vitesse
de réaction respecte le modele a cceur rétrécissant. Plus de détails sont donnés dans [Howard,

1989] et [Basu et Frasier, 1991].

La réaction de combustion de monoxyde de carbone (R22) présente une différence : sa
vitesse de réaction dépend aussi de la concentration de vapeur d’eau. En fait, la réaction du
monoxyde de carbone inclut beaucoup de réactions élémentaires. L’espece intermédiaire OH
accélere la réaction et elle peut étre produite par la dégradation de la vapeur d’eau. Donc la

vapeur d’eau est un réactif pour la vitesse de réaction R22.

Le parametre cinétique est exprimé par la loi d’Arrhénius (ou parfois la loi d’Arrhénius-

Kooij) :

Loi d’Arrhénius : k =k, exp(— £, ) (2.6)
RT
1 .. . b E
(Loi d’Arrhénius-Kooij : k = kT exp(— R;“) )

Ou:
-k est la constante de vitesse de réaction, sa dimension dépend de l’ordre de

réaction, mol! . m31-9 ¢!

, T est ’ordre global de réaction.

- ko est le « facteur préexponentiel », il a la méme dimension que k.

- T est la température de réaction. (b est le coefficient de Kooij, il peut étre positif
ou négatif et est déterminé expérimentalement.

- E, est « I’énergie d’activation », J mol ™.

- Rest la constante du gaz parfait : 8,314 J.mol . K.

La loi d’Arrhenius met en évidence la grande sensibilité¢ de la constante de vitesse a la
température (variation de forme exponentielle). Cette sensibilité dépend de la valeur d’énergie
d’activation E, : plus elle est ¢élevée, plus la constante de vitesse sera sensible aux variations

de température.
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No. Vitesse de réaction r; Paramétre cinétique
(mol.m'3.s'1)

R1 | k[NH;]"’[NO]*’[0,]*° k;=1,07*10"% exp(-29400/T)

R2 | ky[NH;][0,] k,=2,73*10" exp(-38160/T)

R3 | ks(ec)[NH;] k3=9,83*10° exp(-10000/T)

R4 | (Scendaro)ko[NH;][O2)/(K+[O,]) ko=4,96%10° exp(-10000/T); k'=0,054

R5 | ks(gcao)[INH3]/(1+K oa 1120[H201) ks=7,02%10° exp(-10000/T); Kogs1120=11,8

R6 | ke(ec)[NH;] ke=1,09%10" exp(-10000/T)

R7 | (Ecendre)Ko[NH3][O2]/(K'+[O,]) ko=3,1*10° exp(-10000/T); k'=0,054

R8 | ks(ecao)[NH3)/(1+Kogs 1120Cr20) ks=2,82%107 exp(-10000/T); K4 1120=11,8

R9 | ke(ec pc)[NOT**[CO]"* ko=1,37*10° exp(-20900/T)

R10 | kio(gca0)[NO][CO] k10=2,13*10*T exp(-8920/T)

RI1 | ki1(gcao)[NO][H,] k1 =2*10" exp(-8623/T)

R12 | kia(ec pe)[N2O] k1=43,5/d"™ exp(-10000/T)

RI13 | ki3(Ecendre Pecndre) [N20] k5=1,7*10° exp(-22150/T)

R14 | ki3(8ca0 Pa0)[N20] ki5=1,3*10° exp(-13330/T)

R15 | k;s[N,O] k15=5,7%10° exp(-27000/T)

R16 | kig(ec po)[NO] k16=7,44*10" exp(-13900/T)

R17 | k7[HCN][O,] k;7=2,14*10° exp(-10000/T)

R18 | r;7*p/ (p+HNOJ) p=1,02%10° exp(-25460/T)

R19 | r,7*[NO]/ (p+[NOJ) p=1,02%10° exp(-25460/T)

R20 | d[NOJ/dt=-[N/C]*1,,*(1-k[NO])/(1+k[NO]) k=9*107 exp(-3551/T)

d[N,O1/dt=-[N/C]*1,*k[NO]/(1+k[NO])

R21 | 6(ec/do)Kc[O;] K=1/(1/kct+1/(Dk,))
O=(2+2B)/(2+B); p =2511,9 exp(-6240/T()
ke=3,7 T exp(-10824/Tc); k=(Sh*D,)/dc

R22 | kp[CO][0,]*°[H,0]** k2=3,25*10" exp(-15098/T)

R23 | ky3[CH4]""[0,]"® k»3=1,585%10" exp(-24157/T)

R24 | kos[H,]"[O5] k24=3,262%10° T exp(-3420/T)

R25 | kas[CoHe][O:] k25=1,068%10° T* exp(-20131/T)

Tableau 2.4. Les vitesses de 25 réactions et leurs parametres cinétiques ([Liu et Gibbs,

2002]).
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2.6. Etude bibliographique de la modélisation de la combustion en

réacteurs a lit fluidisé

Les modeles des réacteurs a lit fluidisé basés sur la connaissance des phénomeénes ont été
d’abord établis dans un objectif de dimensionnement [Shakourzadeh, 1992]. Puis des mod¢les
ayant pour objectif la simulation d’une unité d’incinération dédiée a la formation des
personnels ont été proposés pour 1’incinération de déchets [Marias, 1999], [Mukadi, 1998], ou
plus récemment pour 1’incinération de boues [Khiari, 2006]. Ces outils de simulation doivent
prédire le comportement des incinérateurs, a partir d’une description aussi compléte que
possible des différents processus physico-chimiques décrivant le procédé. Seuls les points
essentiels a la suite du travail seront décrits, pour plus de détails, se référer aux références ci-

dessus.

2.6.1. Hydrodynamique du réacteur

Les fours a lit fluidisé dense peuvent étre décrits comme un assemblage de plusieurs zones
[Shakourzadeh, 1992] :
» Une zone de jet, qui se trouve au-dessus de la grille, et qui a un comportement
hydrodynamique complexe.
= Une partie fluidisée bouillonnante, qui caractérise le lit lui-méme.
* Une zone de désengagement au-dessus de la surface du lit; les particules sont
projetées par éclatement des bulles et finissent leur combustion avec les gaz.

» Une zone de post-combustion.

Au sein du four se trouvent deux phases : les composés en phase solide et les composés en
phase gazeuse. Si le four a un fonctionnement idéal, la phase gazeuse se comporte comme un
réacteur piston, la phase contenant les solides étant dans la zone de fluidisation se comporte
donc idéalement comme un fluide et donc le comportement hydrodynamique peut étre

considéré comme parfaitement agité (R.P.A.).

Le modele proposé par [Marias, 1999], puis repris par [Khiari, 2006] (figure 2.3) propose :
= La caractérisation de la zone jet est classiquement négligée du fait de sa faible

taille et de sa complexité,

62



Chapitre 2. Etude bibliographique de la combustion des boues en lit fluidisé

= Dans les zones de désengagement et de post-combustion, les phases gaz sont

représentées comme des réacteurs pistons.

La zone correspondant au lit fluidisé¢ est celle qui pose le plus de problémes de
modélisation d’un point de vue hydrodynamique. Les modeles d’écoulement gaz-solide
proposés dans la littérature considérent que les particules forment une sorte de couche mobile
qui se comporte globalement comme un fluide. Les mode¢les les plus utilisés présentent deux
phases : une phase bulle, qui ne contient que des gaz (écoulement piston), et une phase
émulsion (parfaitement agitée ou piston). Les transferts entre ces phases peuvent étre directs

ou a travers un film plus ou moins complexe séparant les deux régions.

0D : zone parfaitement agitée

<«—> Transfert de chaleur 1D : zone a écoulement piston
< -» Transfert de masse et de chaleur 2D : zone bidimensionnelle
Gaz de post combustion
1D “--> Particule
Homogene « freeboard »
7Y 1D
1 Pyrolyse
Gaz de désengagement Hétérogéne
1D «-->
Homogéne Hétérogéne
A A A
1
/ : v
! Sable désengagement
1
I ...
1 Sable lit dense
! 0D
: A A
T | DGR EEERER
1 \4 : v
€«-F---ooo oo - - -, > Particule
Gaz bulle Gaz tampon Gaz émulsion : « dense »
1D <« ¥ 2D < »| 0D DRENS 1D
Homogene Homogene Pyrolyse : Pyrolyse
Hétérogéne : Hétérogeéne

Figure 2.3. Représentation schematique du modele de [Khiari, 20006].

Ces zones conduisent a écrire pour chacune d’elle des équations de transport, de
conservation massique et énergétique incluant des termes de transport convectif et parfois
diffusifs. Des conditions aux limites doivent étre définies pour chaque équation. Ces

équations font aussi intervenir certains mécanismes réactionnels (combustion du carbone fixe).

Ce type de modele conduit a une grande complexité d’écriture et surtout a une grande

lourdeur de mise en ceuvre ainsi que des temps de calcul importants pour la simulation.
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D’autres modeles hydrodynamiques peuvent étre suivis : les modeles a dispersion axiale,
(milieu continu homogene), modeles biphasiques (bulle et émulsion, modéle Davidson) [Cui
et Stubington, 2001] [Gogebakan et Selguk, 2004] [Ikonen et Kortela, 1994], [Bittanti et al.,
2000], les modeles a trois phases (existence d’un nuage, modele Werther, modéle Kunii)
[Shakourzadeh, 1992] [Reddy et Mohapatra, 1994], ou encore décrivant les quantités de
mouvement (référentiels eulériens) ou enfin les modéles Lagrangiens décrit par les équations
de Navier-Stokes [Zhou et al., 2004]. Ces modéles sont proposés pour I’optimisation du four
et la formation des opérateurs. Ils permettent de décrire la répartition des composés et des
températures dans le four, mais ne sont pas pertinents pour prédire la composition des

effluents gazeux ni le comportement thermique dynamique du four.

2.6.2. Modéelisation de la combustion d’une particule

Basé sur les travaux de [Khiari, 2006], ce modele ne prend en compte que la particule

solide. Les réactions des produits gazeux ne sont pas intégrées au modele.

Il est supposé que la particule de boues entrant dans le réacteur est instantanément
transformée en un déchet équivalent composé d’eau, de gaz volatils, de carbone solide et de
cendres. Aucune cinétique de séchage ou de pyrolyse n’est prise en compte. Seul le séchage a

une énergie relative au départ de 1’eau, la dévolatilisation est considérée comme athermique.

Les bilans de matiére décrivent I’évolution de la masse des différents composants (eau,
matieére organique, carbone fixe). Ils permettent de suivre I’évolution de la taille et de la
masse volumique d’une particule de carbone fixe dépendant des concurrences entre les

cinétiques de réaction et les taux de diffusion de 1’oxygene a I’intérieur de celle-ci.

Le bilan d’énergie permettant de modéliser la température d’une particule de carbone fixe.
Celle-ci est une variable importante car les cinétiques des phénomenes rencontrés pendant
I’incinération dépendent fortement de cette température. Cette température tient compte du
transfert thermique externe a la particule (chaleur de convection entre la particule et 1’air ;
échange radiatif entre la particule et les parois du réacteur), ainsi que des énergies provenant

des réactions chimiques et de 1’énergie relative au séchage.
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Ce modéle permet d’étudier I'impact de certaines conditions : température de [Dair,
coefficients de transfert, taille de la particule et teneur en eau en fonction de I’emplacement

dans le four.

2.6.3. Modélisation d’incinérateur en lit fluidisé

Le modele précédent est intégré dans le modele hydrodynamique a cinq zones du four.
Pour la phase gazeuse, plusieurs réactions chimiques sont ajoutées, notamment les réactions
du NO thermique et celles liées a HCN. Or nous avons vu au paragraphe précédent que, d’une
part, le NO thermique ne pouvait pas se former dans la gamme de température des fours a lit
fluidisés, et que d’autre part le composé prépondérant était ’ammoniac (NH3). Aussi ces
réactions sont largement insuffisantes pour décrire la formation et la réduction des oxydes
d’azote (NOx) et du protoxyde d’azote (N,O). Le fait d’avoir ajouté certaines réactions avec
leurs cinétiques chimiques montre cependant que 1’on ne peut modéliser ces phénomenes de

pollution sans prendre en compte le schéma réactionnel et les cinétiques en phase gaz.

2.7. Démarche pour notre étude

Les connaissances sur les phénomenes de combustion des boues se basent sur le travail de
[Werther et Ogada, 1999]. Les phénoménes connus sont en fait ceux de la combustion du
charbon, a partir desquels sont déduits ceux des boues. La premiére et principale conclusion
est que la combustion est dominée par le comportement des gaz volatils, le carbone fixe
jouant un role mineur ; le manque de connaissance sur le rdle et la composition des cendres
amene a ne pas en tenir compte. Les réactions de formation et de réduction des oxydes d’azote
et du protoxyde d’azote sont nombreuses et complexes. Enfin, le modéle proposé par [Khiari,
2006] montre I’importance des températures qui déterminent les cinétiques de réaction, il

montre aussi qu’un modele hydrodynamique complexe n’est pas adapté a notre étude.

Ainsi le principal travail de modélisation a effectuer est avant tout un travail de
simplification par sélection des phénomeénes prépondérants. L’élément principal induisant les
hypotheses est le fait que les phénoménes significatifs ont lieu en phase gaz. Aussi, nous

pouvons en déduire :

= Les phénomenes prépondérants en phase gaz sont régis par des réactions

chimiques.
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* [’hydrodynamique complexe en plusieurs zones n’est plus nécessaire. En effet elle
a pour objectif essentiel de pouvoir modéliser la phase solide du combustible
(taille, répartition...). Aussi une simplification importante ne nuira pas a la

pertinence du modele.

= Les étapes de séchage et de dévolatilisation sont supposées instantanées et totales.

La démarche suivie dans ce travail est décrite sur la figure 2.4. Le chapitre 2, portant sur
I’analyse du procédé est maintenant achevé. Le chapitre 3 pose les hypotheses fondamentales
et établit le modele d’incinération des boues en lit fluidisé. Les bilans maticres et thermiques
sont réalisés, le schéma réactionnel est simplifié. Le chapitre 4 permet de valider le
comportement du mod¢le avec des données industrielles et le chapitre 5 propose une stratégie
de commande. La démarche suivie est similaire a celles proposées par [Stephanopoulos, 1984]

et [Corriou, 2001].

Analyse du procédé de combustion

Hypotheses

A

Hydrodynamique

! Modele du procédé :

Chapitre 4

Estimati Str .
. o Corrections

Figure 2.4. Méthodologie utilisée.
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2.8. Conclusion du chapitre 2

Ce chapitre a permis dans une premicre partie d’exposer 1’état des connaissances sur la
combustion des boues. Une premicre remarque est que le nombre d’études sur ce sujet est
assez restreint, et que les travaux sur lesquel sont basées les connaissances actuelles sont de
I’équipe de Werther [Werther et Ogada, 1999], qui a effectué un travail trés approfondi.
Cependant une deuxiéme remarque qui vient immédiatement aprés est que toutes les
références se basent sur les connaissances de la combustion du charbon. Certes, les études sur
ce sujet sont nombreuses et détaillées, mais en contrepartie prennent en compte un grand
nombre de considérations qui ne sont pas valables pour les boues. Et inversement, la

littérature manque de connaissances sur les spécificités liées aux boues.

Ce chapitre a mis en relief les résultats suivants :

= Le paragraphe 2.1 décrit les étapes principales de 1’incinération d’une particule de
boues.

» Le paragraphe 2.2 étudie les étapes de séchage et de dévolatilisation, qui sont
considérées comme étant instantanées et totales. Les boues en maticres seéches se
décomposent en trois parties : principalement en composés volatils, une partie
importante en cendres et une faible proportion de carbone fixe. Il est conclu que
cette combustion est dominée par le comportement des gaz volatils.

» Le paragraphe 2.3 précise les réactions de combustion du carbone fixe et des
combustibles volatils. Ce sont les dernicres réactions qui sont la source essentielle
de chaleur.

» Le paragraphe 2.4 décrit le principe de formation et de réduction des oxydes
d’azote et du protoxyde d’azote. Les réactions, trés nombreuses et complexes, sont
basées sur 1’é¢tude du charbon. Les conclusions principales sont que ces composés
se forment a partir de 1’azote contenu dans les boues. Les composés intermédiaires
principaux sont les amines (NHj3) et les cyanures (HCN). Pour les boues, la faible
teneur en carbone fixe le rend peu influent sur la formation et la réduction de ces
polluants, alors qu’il est au contraire un composé trés important dans la
combustion du charbon. Enfin les mécanismes liés aux cendres ne sont pas bien
connus.

= Le paragraphe 2.5 présente le schéma réactionnel de référence : 1’étude de [Liu et

Gibbs, 2002] propose un schéma détaillé des réactions et de 1’expression de leur
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cinétique. Il est cependant établi pour la combustion de la biomasse. Il faudra donc
I’adapter a notre combustible.

Le paragraphe 2.6 présente les modeles les plus proches de notre étude. Ceux-ci ne
sont pas adaptés aux objectifs liés.

Enfin, le paragraphe 2.7 présente la démarche de notre étude. La modélisation est
¢tablie dans le chapitre 3 a partir des ¢léments bibliographiques présentés dans ces

deux premiers chapitres.
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Chapitre 3. Modele d’incinération des boues en lit
fluidisé

Au chapitre 2, il a été présenté le principe de la combustion des boues. Les références
bibliographiques montrent des modeéles tres complexes. Cependant [’hypothése de [’absence
de particules de boues dans le réacteur permet de simplifier considérablement les approches

hydrodynamiques et réactionnelles.

Dans ce chapitre, un modele constitué d’un systeme d’équations différentielles non
linéaires est écrit a partir de bilans massiques et thermiques, incluant les cinétiques de

reaction.

3.1. Principe et hypotheses de base

3.1.1. Principe

Le schéma de principe du four étudié est représenté sur la figure 3.1. Le four est séparé en

deux zones principales : le lit bouillonnant et le lit post-combustion.

Systéme réel

Four
Boues
Lit Lit post-
bouillonnant | . bichion | fumées
- 5
Sable
Air _

cendres

»
»

Figure 3.1. Schéma de principe du four.

Le lit bouillonnant est la partie fluidisée du lit. La dévolatilisation des boues a lieu a
I’entrée du four. Nous avons montré au chapitre 2 que 1’on pouvait négliger la quantité de
particules de carbone fixe par rapport aux composés gazeux. Les boues non dévolatilisées et
le carbone fixe issu de la dévolatilisation sont considérés comme négligeables. Le lit

bouillonnant contient du sable en suspension, une phase gaz, les cendres issues de la
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dévolatilisation. Le lit bouillonnant peut étre considéré comme une phase gazeuse homogene

et une phase particulaire hétérogéne (cendres, sable).

La plus grande partie des cendres est évacuée par le bas du four, mais une faible partie est
entrainée avec les gaz vers la sortie haute du four. Le lit post-combustion contient
principalement du gaz. Il est considéré comme une phase gazeuse homogene, et les cendres

dans cette partie sont négligées.

3.1.2. Hypotheses principales

» Les réacteurs sont des réacteurs parfaitement agités.

= Séchage et dévolatilisation instantanés.

* Dans le lit bouillonnant, la température des particules (sable, cendres) et des gaz
sont identiques et uniformes.

» Dans le lit post-combustion, les gaz sont a une température uniforme.

= Les gaz sont supposés parfaits.

= La pression dans le four est la pression atmosphérique, soit 101300 Pa.

3.1.3. Choix des variables d’état

Les variables d’état sont soient les concentrations des composés chimiques présents,

soient les températures. Les espéces chimiques sont :

= Les especes carbonées : C (carbone fixe), CO, CO,, C,Hp,.
On ne tient pas compte du carbone fixe qui est en quantité négligeable dans les
boues. Les compositions des hydrocarbures C,H; sont inconnues. Dans la
combustion de biomasse, ils sont constitués par CH4 et C,Hg, et ce dernier est en
quantité faible par rapport a CH4. Dans le modele de combustion des boues, C,H;,
est modélisé en CH4. On élimine aussi du dioxyde de carbone (CO;), qui est un
produit final stable et qui, n’intervenant pas dans la formation des polluants azotés,

est considéré comme ne faisant pas partie de notre étude.

= Les especes azotées : HCN, NHj3, NOx, N,O.
HCN et NHj3 sont les précurseurs des oxydes d’azote, NOx est présenté par NO
qui est le polluant azoté pris en compte dans la norme de rejet de la directive

2000/76/CE (Chapitre 1). On est donc amené a ne pas tenir compte du protoxyde
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d’azote (N,O) pour D’instant, mais celui-ci pourra étre inclus facilement si

nécessaire.

=  Les autres composés : O, Hy, HO.
Le dioxygene est un composé trés important pour les réactions, et sa concentration
est donc une variable d’état. Par contre, le dihydrogéne (H,) est un gaz trés volatil,
et on considere qu’il est totalement et instantanément transformé en vapeur d’eau
(H20). Sa teneur n’intervient donc pas variable d’état. Mais cette réaction, trés
fortement exothermique, sera incluse dans le bilan thermique. H,O (sous forme de
vapeur d’eau) provient principalement de 1’étape de séchage. C’est un réactif dans

la réaction de combustion de CO, sa concentration est donc une variable d’état.

Les variables d’état correspondant aux espéces chimiques retenues sont les concentrations
de :
= monoxyde de carbone (CO), méthane (CH,) ;
= oxygene (O,), vapeur d’eau (H,0) ;
= cyanure d’hydrogéne (HCN), ammoniac (NH3), monoxyde d’azote (NO) ;

La liste des variables d’état est donnée ci-dessous (C représente la concentration, exposant
B représente le lit bouillonnant, exposant P représente le lit post-combustion, indice
représente 1’espéce chimique).

Lit bouillonnant (exposant B) : %, ¢/, C5 Cj, Cpy Cuy Crp T°

Lit post-combustion (exposant P) : C5, C7, C, Cy, Cuy Cyy Cyp T7

3.2. Bilans globaux sur les débits

3.2.1. Debits des gaz sortant du four

L’une des difficultés de modélisation réside dans le fait que seuls les débits entrants sont
mesurés. Il faut donc faire un bilan global pour estimer les débits sortants, en supposant qu’il
n’y a pas d’accumulation de matiére dans le four. La figure 3.2 représente les entrées et les

sorties du four. Il y a deux entrées : air et boues ; et deux sorties : gaz et cendres.
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Boues Cendres
Qg [ Qunalkgh)
Four
Air Gaz
F." (m’h™), T," (15 'WTP

Figure 3.2. Représentation schématique des flux des entrées et sorties du four.

Le bilan massique global s’écrit :

in in _ P
b +F:1 pa(Ta’”) _chndres +Fg 'Og(TP) (31)

- Qu" est le débit massique des boues entrant dans le four, kg.h™.

- F,"est le débit volumique d’air injecté dans le four & la température T,", m*.h™".

- Qcendres st le débit massique des cendres sortant du four, kg.h'l.

- ng est le débit volumique de gaz sortant du four a la température du lit post-
combustion T (K), m’.h™".

- pact pg sont les masses volumiques de Iair et du gaz, leurs valeurs dépendent de

la température, kg.m™.
On a alors le débit massique F, gP Perr) de gaz sortant du four :

P _ in in
Fg pg(TP) —=b +F0 pa(T;”) _chndres (32)

Les masses volumiques du gaz et d’air sont obtenues a partir des propriétés des gaz

parfaits. Le détail des calculs est dans I’Annexe A. On a :

POMair
Pary = RT” (3.3)
_ E)Mmel
pg(T) RT (3.4)

Py désigne la pression atmosphérique, Py=101300 Pa.

- R :la constante universelle des gaz parfaits, R=8,314 J mol ' K.

M,;; est la masse molaire de 1’air atmosphérique, M,;= 0,029 kg.mol'l.

Ml est la masse molaire du mélange gazeux, Mpme=0,025 kg.mol ™.
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Le débit massique du gaz est constant dans le four et sera le méme dans les deux lits :

FgP Perr) :FgB Pz, - Par contre le débit volumique qui dépend de la température sera

différent selon la zone considérée. On a alors les débits des gaz sortant du lit bouillonnant et
du lit post-combustion :

in +F1'n =
FgB _ b a pa(T” ) chndres (m3_h-l) (35)

pg(r”)

in in
b + Fa pa(]‘u“”) - chndres

'Og(TP)

F’ = (m’.h™h (3.6)

g

3.2.2. Expressions en fonction des caracteristiques des boues

Les caractéristiques des boues sont : I’humidité (fip0), la fraction volatile (fyo) et la

fraction de cendres (fiendres)-

Le débit de la matiére séche des boues :

s = 0 (1= f1r0) (kgh™) (3.7)

Etant donnée I’hypothese de non accumulation, nous supposons que toutes les cendres
formées par la dévolatilisation sortent immédiatement. Les cendres sortant du four sont issues

de la dévolatilisation :

Oonires = Opss Sronares (k0™ (3.8)
La fraction de carbone fixe étant négligée, on a :

Jeentres = 1= foor (Y0 de MS) (3.9)
L’équation (3.8) devient :

Oonires =0 (1= f1,0) (1= £,,) (kg.h™) (3.10)

Avec 1’équation 3.10, les débits de gaz sortant du lit bouillonnant et du lit post-

combustion (les équations 3.5 et 3.6) s’écrivent :
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l-(1- 1- +F"p .
FgB _ b ( ( fHZO)( ]pvol)) a pa(TH ) (m3.h_l) (311)
pg(TB)
"-(1- 1- +F" in
P 01~ 1) A= S E Puty 131 512
'Og(TP)

Le débit massique d’air F,"p,(T,") dépend de la température de I’air entrant du four. Le

débit d’oxygene est déduit de la composition de 1’air : 23,2% massique d’O,, 76,8% massique
d’Ny. On a le débit molaire d’oxygene entrant :

Fy =0232F"p, . /M, (molh™) (3.13)

Ot : Moy, est la masse molaire de I’oxygéne, Mo,= 0,032 kg.mol™.

3.2.3. Equations algébriques des débits des gaz apres sechage et

dévolatilisation des boues

A partir des caractéristiques des boues, et de la répartition des composés volatils, on peut

¢tablir les débits molaires de chaque composé gazeux :

= Débit de vapeur d’eau :
Fyo=0)fuo! M, , (molh™) (3.14)
Ou : Mupo est la masse molaire de H,O, kg.mol'l. fio est la fraction massique en

eau des boues brutes (%MB).

= D¢ébit des composés volatils :

FCmO fco /MCO
Fiy =00 A= f11.0) foot| Sou, ! M ey, | (molh™) (3.15)
F‘Ifln2 sz /MHz

Ou:

- fy0 est la fraction massique des matiéres volatiles des boues (%MS).
- fco, fcua, Tz sont les fractions massiques de CO, CHy et H; issus de la
dévolatilisation (%MV).

- Mco, Mcus, My, sont les masses molaires de CO, CHy4 et Ho, kg.mol'l.
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= Débit des composés azotés :
De part leurs faibles valeurs, ils ne sont en général pas classés dans les composés
volatils. La répartition des composés azotés apres dévolatilisation dépend de la teneur

en azote des boues a traiter (voir paragraphe 2.2.3) :

F]?CN ; f fN—HCN 1
NN =0 (1= fy ) oy 2 x (mol.h™) (3.16)
F]\l;;_[} b H,0 / MN fN_NH3
Ou:

- My est la masse molaire d’azote, kg.mol'].
- fyest la fraction massique d’azote (% de MS sauf cendres).
- fi-Hen, fvonms sont les fractions de transformation de 1’azote de boues fy en

molécules de HCN et NHj3 aprés la dévolatilisation (% de fy).

Les caractéristiques des boues nécessaires pour établir les débits de gaz sont donc : i,

fvol et fN .

3.3. Equations de bilan matiére et de bilan thermique

3.3.1. Schéma du modele

La figure 3.3 représente le schéma du modele, les entrées et les sorties du lit bouillonnant
et du lit post-combustion. On peut remarquer que les flux entrants des maticres volatiles se

déduisent des étapes de séchage et de dévolatilisation. Les cendres ne sont pas représentées.

Boues Fiizo'” P
Q" > ) Cizo” Ci20
b > in
Fco —
fieo______ |, . ,
fa | Séchage et [Feps™ Cco Cco
fx dévolatilisation
__________ - i
. FHzm CCH4B CCH4P
Equation -
algébriques  [Fuen'™ RPA RPA P
- JUAL CHCNB JUAL CHCN
Frs™
" Lit bouillonnant | Cpps® Lit Crms”
Qv post-combustion
Air " Equations B e
E.in F," différentielles Cro Equations N,
2 - > différentielles
mn mn
T, Ty Co ZB CozP
—
N Dé,bits Foo™" N ™ ™
»  d’0O, > | S

Figure 3.3. Schéma du modeéle.

On peut maintenant écrire les bilans de matiere et les bilans thermiques.
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3.3.2. Bilan matiere dans le lit bouillonnant

I y a deux quantités essenticlles pour un procédé chimique: masse et énergie
[Stephanopoulos, 1984]. Les ¢équations d’état lient les wvariables indépendantes par

I’application du principe de conservation :
[Accumulation de S]= [Entrée de S]-[Sortie de S]+ /—[Génération / Consommation de S] (3.17)

La quantit¢ S peut étre une des quantités suivantes: masse globale, masse d’un
constituant particulier A, énergie totale. Les variables d’états (masse, concentration,

température) se déduisent de la quantité S.

Dans le lit bouillonnant, les bilans de conservation sont calculés sur les concentrations

molaires de composants gazeux. Le volume du lit bouillonnant V® est considéré constant. On

a .
B dCEZO in B B B B
v = Fplo—Ch FP + @b (3.18)
dCB in
dc? ,
Vo — = Fly ~CoF 0l Y (329
VB ngCN _Fin _CB FB B B 3.21
o lmov T Chenle + Puen V (3:21)
dc? .
VB d]:Hs - F]\l;;-lz _C£H3FgB +¢1€H3 VB (322)
B
ye _dggvo S 0—Cl F? gl V' (3.23)
dct 4
v dzo S=Fy —CoF +oo,V* (3.24)

Ou:
- CiB est la concentration molaire du composant i dans le lit bouillonnant, mol.m™.
- VBest le volume constant du lit bouillonnant, m’.
- ¢ est la vitesse de production ou de consommation du composant i par les
réactions chimiques dans le lit bouillonnant, mol.m™.h"". Les vitesses de réactions

seront explicitées plus loin.
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3.3.3. Bilan matiére dans le lit post-combustion

Comme dans le cas des bilans mati¢res dans le lit bouillonnant, le volume du lit post-

combustion V"’ est considéré constant, les bilans dans le lit post-combustion s’écrivent

dc?t
vr % =Cp JFF=Cl ;Ff +o,, V" (3.25)
PngO_B B P P P 1P )
V 7_CCOFg CCOFg +¢COV (3 6)
P ngH4 B B P P P P
|14 —dt :CCH4Fg _CCHAFg + @cu, |14 (3.27)
VP%—CB FP-ch F'+o. V" 3.28
ar Hovte went'y T Puen (3.28)
P dC§H3 B B P P P P
|14 " =CNH3Fg —CNHng +(pNH3V (3.29)
Pdczio_CB B_CP EP P /P
Vi—"""=Cyol, =CyoFy +oyV (3.30)
dc?
v* dt"z =CoF!-CoF +op V" (3.31)
Ou:

- C{" est la concentration molaire du composant i dans le lit post-combustion, mol.m™
3

- V" est le volume constant du lit post-combustion, m’.

- ¢ est la vitesse de production ou de consommation du composé i dans le lit post-

combustion, mol.m™.h".

3.3.4. Bilan thermique du lit bouillonnant

L’équation 3.17 peut s’écrire dans le cas de bilans énergétiques :

d
E(mh) = ZpiE'hi - ijthj 10 (3.32)

out
Ou:
- mest la masse, kg.
- hest I’enthalpie, Jkg™.
- p est la masse volumique, kg.m™.
- F est le flux volumique, m*.h™".

- Qest la chaleur regue ou perdue, J.h™.
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L’enthalpie s’écrit :

h=hy+| e, dl=ec,T (3.33)

Ou:
- ho = ¢,*To, hy est I’enthalpie de référence, J.kg'l, Ty est la température de
référence, T(=273,15K.

- ¢ est la chaleur spécifique supposée constante, J kg K.

Le bilan thermique doit tenir compte de I’ensemble des phénomenes se déroulant dans le
lit bouillonnant, a savoir : un bilan des flux entrants et sortants, le séchage des boues, 1’étape

de dévolatilisation, les réactions chimiques, les échanges de chaleur.

Le lit bouillonnant comporte deux phases : une phase gazeuse et une phase particulaire,
constituée par le sable et les cendres. Nous faisons I’hypothése que les particules et le gaz sont

toujours a la méme température (réacteur parfaitement agité).
Les flux énergétiques sont détaillés :

= bilan des flux entrants et sortants

Flux entrants : air et boues ; flux sortants : gaz et cendres.

€ urn FL T+ €00 =l (TP VEST? 46, 000 01U fr )= £,)T”

(3.34)

Ou:

- Cpas Cpbs> Cpg> Cpcendres SONt respectivement les chaleurs spécifiques de Iair, des
boues, du gaz, des cendres, J .kg'l.K'l.
- Cpb €t Cpcendres SONt prises égales a 2000 Jkg' K'(valeur de la chaleur
spécifique de la biomasse).

Cpa ©St supposé constant dans la gamme de température étudiée :

cpa=1103 J kg K.

- Cpg st supposé constant autour de la température étudiée (850°C). Le gaz est
principalement un mélange d’air et de vapeur d’eau. Dans une mono-
incinération de boues humides en lit fluidis¢, la vapeur d’eau représente
environ 42% des fumées [Guibelin, 2000] (Annexe A). A 850°C, la chaleur
spécifique de vapeur d’eau est 1996 Jkg' K, et celle de Iair est 1166 J.kg’
' X', On calcule donc : ¢,,=1996%42%+1166*58%=1512 L.kg" K.
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= Le séchage des boues
FoLu (3.35)

Ou: Lo est la chaleur latente de vaporisation de I’eau, Liypo=40644 J.mol!
[Eyglunent, 1997]. Si les boues sont humides, la transformation de 1’eau de phase

liquide a gazeuse consomme une quantité importante d’énergie.

= Les réactions chimiques

Si la réaction est en cours (cinétique), la chaleur produite ou consommée par les
réactions chimiques est :

Srfviam, ) (3.36)

j

Ou:

- er est la vitesse de réaction j dans lit bouillonnant, mol.m™.s™.

- AHgj est ’enthalpie de la réaction R;, J .mol ™. Si la réaction est exothermique,

AHg; <0 ; si elle est endothermique, AHg; >0.
Si la réaction est totale et instantanée, la chaleur produite ou consommeée par les

réactions chimiques est :

F"xAH, (3.37)

= Les échanges de chaleur

Au sein du lit bouillonnant, les échanges peuvent avoir lieu soit entre les
particules (sable et cendre) et le gaz, soit entre le gaz et les parois du four, soit entre
les particules et les parois du four. Ils sont alors convectifs (entre le gaz et les
particules, entre le gaz et les parois du four), conductifs (entre les particules, entre les
particules et les parois du four) ou radiatifs (particules et gaz). Ces échanges sont

supposés négligeables devant les autres termes de 1’équation.

En résumé, le bilan thermique du lit bouillonnant s’écrit :

ey T T )= ey FETE €O =y T =0 )1 £, )T
~(FiroLio)- XV AH,,

/ (3.38)
Ou:

- mPet mgB sont les masses de sable et de gaz dans le lit bouillonnant, kg.
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- Cps est la chaleur spécifique de sable, il est supposé égal a 1050 J kg' K [Howard,
1989].

Considérant que la masse de gaz est faible par rapport a la masse de sable, le terme de
masse de gaz est négligé. On a :

ar’ ( - - , )
B inrrin inrpin BB in B
Cpsms dt = cpapa(Tu"l)F;z 7:1 +cprb T;) _Cpgpg(TB)Fg T _Cp,cendresz (l_fHZO)(l_fvol)T

~(FioLuo)= 2!V AH,
J

(3.39)

3.3.5. Bilan thermique du lit post-combustion

Dans le lit post-combustion, il n’y a qu’une seule phase constituée de gaz a une
température uniforme T'. Les entrées du lit post-combustion sont uniquement des gaz. Les

flux énergétiques sont détaillés :

=  Bilan des flux entrant et sortants

)FgBTB -~ F'r* (3.40)

Cpgpg(rﬂ cpgpg(T”) g

= Les réactions chimiques

>’ VIAH, (3.41)
J

En résumé, le bilan thermique du lit post-combustion s’écrit :

d PP ( BB PP PP
E(c m, T )= CraPeiFe T = CoaPor e T )—er VIAH, (3.42)
J

Ou: mgP est la masse de gaz dans le lit post-combustion, kg.

La masse de gaz totale dans le lit post-combustion est supposée constante. On la suppose

toujours égale a Pesorc) ™ Ve,

Le bilan thermique du lit post-combustion s’écrit :

»dT”
CPgmg dt

g g

- (cpgpg(TB)FBTB _Cpgpg(TP)FPTP )_erp VPAHR/ (3.43)
J
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3.4. Les réaction chimiques de combustion des boues en lit fluidisé

Dans le chapitre 2, nous avons montré un schéma réactionnel de référence qui comprend
25 réactions chimiques appliquées a la combustion de la biomasse : 5 réactions de combustion
de carbone fixe et des gaz volatils, 20 réactions de formation et de réduction de NO et N,O.
Cependant ce schéma réactionnel est complexe (25 réactions) et il doit étre rendu plus
pertinent en considérant les spécificités liées a la composition des boues et a leur combustion

en lit fluidisé.

3.4.1. Sélection des réactions chimiques pertinentes par rapport a la
composition des boues

Dans un premier temps, nous allons sélectionner les réactions chimiques ayant lieu dans le
lit bouillonnant. Le tableau 3.1 ci-dessous présente les valeurs des compositions de boues et
de biomasse issues de la dévolatilisation. Les proportions des composé€s issus des boues sont
calculées d’apres [Werther et Ogada, 1999] (tableau 2.1), les proportions des composés issus
de la biomasse sont calculées d’apres [Liu et Gibbs, 2002] (tableau 2.2).

Carbone | Cendres Composés volatils NOXx précurseur
fixe CO | CHn | CO, | H, | NH; | CN | HCN
Boues 3,6 51 19,71 | 14,13 | 6,99 | 145 1,9 0,115 0,28
Biomasse 17,91 0,49 58,4 1,6 92| 2,2]0,134| 0,027 | 0,024
%massique de MS

Tableau 3.1. Comparaison des composés issus de la dévolatilisation des boues et de la

biomasse.

En théorie, les réactions proposées pour la combustion de la biomasse s’appliquent aussi a
la combustion des boues. Cependant ce schéma réactionnel est complexe (25 réactions) et il
doit étre rendu plus pertinent en considérant les spécificités liées a la composition des boues et
a leur combustion en lit fluidisé. En consultant le tableau 2.3, il est considéré que :

1. Pour les réactions catalytiques (R3 a R14), il existe trois catalyseurs : le carbone fixe,
les cendres et la chaux (CaO). Dans le cas de la combustion des boues, il n’est pas
utilis¢ de chaux. La faible teneur en carbone fixe des boues ameéne a négliger les
réactions contenant du carbone fixe. Les mécanismes des réactions catalysées par les

cendres dans la combustion des boues ne sont pas vraiment connus (chapitre 2). Il est
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propos¢ ici une réaction similaire a la réaction homogeéne. Nous pouvons donc
¢liminer cette réaction. Si le fait de la négliger s’avere une hypothése trop forte, la
valeur cinétique de la réaction homogene doit étre modifiée. En résumé, toutes les
réactions catalytiques R3-R14 sont éliminées.

2. Pour les réactions gaz-solide, le solide est soit le carbone fixe (R16 et R21) soit
I’azote prisonnier du carbone fixe (C-N) (R20). L’azote prisonnier du carbone fixe
(C-N) est en quantité plus faible que 1’azote libéré sous forme de composés volatils
(HCN et NHj3) en raison de la faible teneur de carbone fixe dans les boues. Dans le
tableau 3.1, on voit que 1’azote prisonnier du carbone fixe des boues est de 0,115%
de MS, mais que la somme de NH3 et HCN est de 1,87% de MS. Donc un rapport
supérieur a 10. En conclusion, les réactions gaz-solide R16 R20 R21 sont négligées.

3. N;O n’est pas pris en compte dans le modele de combustion de boues. Les réactions
de réduction de N,O (R12-R15) sont donc négligées.

4. Tous les hydrocarbures C,H;, sont supposés étre du CH4. C,Hg n’est pas pris en
compte dans le modele de combustion de boues, car il est supposé €tre en faible
quantité. De plus, leurs roles sont essentiellement thermiques.

5. Dans les oxydations de HCN, R17 R18 et R19, CNO est un produit de réaction
intermédiaire qui produit ensuite NO et N,O. Les trois réactions peuvent étre
assemblées en deux réactions R17R18 et R17R19. Ceci permettra de ne pas

introduire de variable supplémentaire dans le mode¢le.

Enfin, apres la simplification, on a sept réactions homogenes dans le lit bouillonnant, ce
schéma réactionnel est présenté dans le tableau 3.2. Dans le lit post-combustion, les réactions
homogenes gazeuses continuent. Mais la combustion d’hydrogéne étant tres rapide, elle est
supposée instantanée et totale dans le lit bouillonnant. Donc, dans le lit post-combustion, il

existe six réactions homogenes (R1, R2, R1718, R1719, R22, R23).
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Type No. Réaction
Oxydation de NHj; R1 NO-+NH;+1/40,—N,+3/2H,0
(formation et réduction de NO) R2 NH;+5/40,>NO+3/2H,0
Formation de NO et N,O R17R18 HCN + O, - NO+CO +H
par HCN RI7R19 HCN + % 0,+NO — N,O+CO + H
R22 CO+% 0, —> CO,
Réaction de combustion R23 CH, +%, 0, - CO + 21,0
R24 H, +% 0, > H,0

Tableau 3.2. Réactions chimiques dans la combustion des boues en lit fluidisé.

3.4.2. Ecriture des vitesses et des enthalpies de réaction

A partir des réactions chimiques du tableau 3.2, on peut écrire les vitesses de production et

de consommation des composés dans le lit bouillonnant :

Pio | T -

" 15 15 0 0 0 2 s Fj x1

Pco 0 o 1 1 -1 1 || 0

Ocn, o 0 0 0 -1 ]| 0

ol =] o 0 -1 -1 0 o |xm |4 o |p,GH
o -1 -1 0 0 0 0 || 0

5 -1 1 -1 ” 0

¢NO ]"Zg .

o | [7025 —125 -1 —05 —05 -Ls] _F} x0.5

0, -

- La matrice stoechiométrique présente la relation entre les variables d’état et les
réactions, les valeurs de la matrice sont issues des réactions du tableau 3.2.
- Dans le cas du lit bouillonnant, la vitesse de R24 est instantanée, donc la vapeur

d’eau et oxygeéne sont directement produits et consommeés par une entrée du

modele F, }’,”2 : 1 mole d’hydrogene produit 1 mole de vapeur d’eau et consomme

0.5 mole d’oxygéne.
- er est la vitesse de la réaction j dans le lit bouillonnant, exprimée en mol.m™.s™".

A partir du tableau 2.4, on peut écrire :
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rlB le szHS )o 5 (Cﬁo )0.5 (ng )0,5

ok () (cz)

|k (ct) )

a7k () c2) (3.45)
2 e () (e ylen )

,,23; ki (C£H4 )0.7 (ng )o,s

Ou:

- k{® est la constante de réaction j dans le lit bouillonnant.

Dans le modele du lit post-combustion, il n’y a pas de réaction R24. Les vitesses des

réactions chimiques s’écrivent :

»
(p’fo 15 15 0 0 o 27,,
Pco 0 0 1 1 _1 rlP
Per, 0 o 0o o o 1|7
Puew |=| 0 0 -1 -1 0 0 |x|m (3.46)
¢]I\;H3 - 1 —1 1 (1) O1 0 0 : 1217;19
P - —
Z]ZO 025 —125 —1 05 -05 15| V¥
0,
rlP klP (C;CH3 )0 5 (Czio )0.5 (ng )0,5
r 2P kzp ((CNPH3 ; EC gz ;
rh klf;ls ;c;v ng
légi - klf;]9 ( ;CN) (ng) (3.47)
v k? (Cgo ) (C ., )0.5 ( cr )0_5
R ) N A

Dans le bilan thermique, les chaleurs produites viennent principalement de la combustion
des matieres volatiles, donc des composés CO, CHy et Hy. Pour les réactions de NH; et HCN
(R1, R2, R1718, R1719), leurs enthalpies de réactions sont négligées du fait des faibles

quantités et des faibles enthalpies des réactions de NH; et HCN. Dans les deux lits, on a :
P AH 1,V 7 1y AH ) VP + Fif AH (3.48)
v AH o VT + 1 AH .V (3.49)
Les valeurs des enthalpies des réactions sont AHg2,=-283460 J .mol'l, AHRpr23=-519610
J.mol™', AHg»4=-241590 J.mol™ [Eyglunent, 1997].
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3.5. Modéle du four

L’ensemble des équations et hypotheses présentées dans ce chapitre est repris ici.

Hypotheses :

e Le lit bouillonnant et le lit post-combustion sont assimilés a deux Réacteurs
Parfaitement Agités (R.P.A.).

e Le séchage et la dévolatilisation sont instantanés.

e Iln’yapas de carbone fixe dans le four.

e Les sables et les cendres sont chimiquement inertes.

e NO est le seul polluant azoté, il représente les NOx.

e Dans le lit bouillonnant, la température des particules (sable, cendres) et des gaz sont
identiques et uniformes.

e Dans le lit post-combustion, les gaz sont a une température uniforme.

e Les gaz sont supposés parfaits.

e La pression dans le four est la pression atmosphérique, soit 101,3 kPa.

e La chaleur consommée par la dévolatilisation est négligée.

e La chaleur produite ou consommeée par les réactions de formation et réduction de NO
sont négligées.

e Les échanges de chaleur sont négligés.
Equations :
Forme générale des équations :

x=f(x,u,w) (3.50)

Ou:

x représente les états du modele :
B B B B B B B B P P P P P P P P
X = [CHZO’ Ccoa CCH4 > CHCN’ CNH3 > CNO’ C02 T, CHZO’ CCO’ CCH4 > CHCN’ CNH3 > CNO’ Co2 T ] (3‘5 1)
u représente les entrées connues du modele :

u=|or. Fr.1 (3.52)
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w représente les entrées inconnues du modele, c'est-a-dire la composition des boues :

W:[szaafvolafN] (3.53)

dCp o
dt
dcg, i i
dt F;’zo ngo (/’520
B in
dCC”4 Feo Cgo (/’go
dt Fin ol B
cH, CH, Pcu,
ac’? F? (3.54)
T[;CN =| Fuey /VB - CgCN XV_gB"' ¢fICN
dC 1€H F /(/71; C1€H3 (/)1}\3;113
dt 0 ngo (0160
acy, | |Fo. | Co, Po,
dt
ng2
dt
B dTB ( inrpin inrpin BB in B)
cPSmS 7 = Cpapa(]"a‘”)Fa Ta +cthb Tzv _Cpgpg(Tlf)Fg T _cp,cendres b (1 _fHZO)(l_f;/ol)T
- (FIZOLHZO)_(FZI;AHRZZVB + l’f; AHR23VB + F;}ZAHR24)
(3.55)
dCy
dt
dc/,
— B B P P
dt CHzoFg _CHzoFg qalizo
dCCPH4 CgOFgB - CgOFgP ¢CPO
df) Cgm F, gB - Cgm F, gP ¢£H4 (3.56)
% = CSCNF gB - CZCNF gP Ve + ¢§CN .
dCyy CﬁHs FgB —Chy 3FgP P 3
dt CﬁoFgB - CJ\};OFgP o
P P
dCyo | \CoF!-CLF} Po,
dt
act
dt
»dT” _( FATE FPTP) ( PAH VP 4P AH VP) (3.57)
CpgMy dt - cpgpg(TB) g _cpgpg(TP) g —Ux R22 + 7y R23 .
Avec
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Fio
F
Fl,
F,f,”z
Flex
Fuy,

in
Fy,

FB

O fio! Mg

O (1= fu.0) funfeo ! Meo

O (1= fi1.0) fuon S, | M,
O (= fo) oS, | My,

O (1= fi1.0) fun S S new | My
01" (1= fi1.0) oS S, | My

0.232F) p,(T")I M,

_ ;n (1 - (1 - fHZO )(1 - fvol))"' F;npa(zj")

g

pg(TB>

_ 3 (1 —(1=fi,0) (1= fvol))"‘ F;npa(tf“)

FP

4

B

Pu,0

B

Pco
B
Pcu,

B
Prcw

B
D,

D0
Pco
Dcn,
¢II;CN
¢]€H3
(0150

Po,

,Og(Tp)

15 1.5 0 0 0 2 ]
0 0 1 1 -1 1
0 0 0 0 0 -1
0 0 -1 -1 0 0 |x
-1 -1 0 0 0 0
-1 1 1 -1 0 0

_—0.25 -125 -1 -0.5 -0.5 —1.5_
le (C£H3 )0.5 (Cﬁo )0.5 (ng )0.5

kKo(ck) (cz)

ki (Cley) (cz)

ke (Cley) (cz)

ks (ck,) (et ) (et )

ki (C5H4 )0.7 (ng )0.8

(1.5 1.5 0 0 0 2
0 0 1 1 -1 1
0 0 0 0 0 -1
0 0 -1 -1 0 0
-1 -1 0 0 0
-1 1 1 -1 0

_—0.25 -125 -1 -05 -05 -1.5
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T (e (o i (o34
k(Chy) (¢
k1};1 (CZCN) (ng
kl};l9 (C[};CN) (ng
K (ck,) () (e,
T2 (1 N (4

3.6. Parametres du modéle

Les paramétres suivant apparaissent dans différentes équations :

[

n

oo

(3.64)

= Les parametres connus servant aux conversions (tableau 3.3) : les masses molaires

des composés, les parametres utilisés dans le calcul de masse molaire de 1’air et du

83z (Pycry ot Py y))-

= Les paramétres physiques du four (tableau 3.4) : volumes, masse de sable. Ces

valeurs sont déduites des données industrielles (Annexe B). Cette annexe détaille

le calcul de la hauteur du lit bouillonnant par des équations empiriques.

= Les parametres thermiques (tableau 3.5) : les enthalpies de réactions, les capacités

calorifiques, ...

= La répartition des composé€s volatils et des précurseurs de NOx issus de la

dévolatilisation (tableau 3.6).

= Les parametres cinétiques (tableau 3.7) : les constantes de réactions k;.
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Parametres connus :

On peut considérer que les paramétres des tableaux 3.3, 3.4, et 3.5 sont connus et vont peu

influencer la dynamique du modele.

Notation | Signification Valeur Unité
Mino Masse molaire de H,O 0,018
Mco Masse molaire de CO 0,026
Mcha Masse molaire de CHy 0,016 kg.mol'1
M Masse molaire d’H, 0,002
My Masse molaire d’N 0,014
Moz Masse molaire d’O; 0,032
M. Masse molaire de I’air atmosphérique 0,029
Ml Masse molaire du mélange gazeux dans le four 0,025
To Température de 273,15°K 273,15 °K
R Constante universelle des gaz parfaits 8,314 Jmol' K
Py Pression atmosphérique 101300 Pa
Pacry Masse volumique de 1’air a la température T, | 353/T kg.m™
— })()Mair
Par =" Ry
Peir) Masse volumique du gaz a la température T, | 305/T kg.m™
_ R)Mmel
P 8Ty RT

Tableau 3.3. Les parameétres « connus » servant aux conversions.

Notation | Signification Valeur Unité
VB Volume du lit bouillonnant 11,5 m’
%A Volume du lit post-combustion 74,5 m’
m® Masse de sable dans le lit bouillonnant 14000 kg
m," Masse de gaz dans le lit bouillonnant 22 kg

Tableau 3.4. Les paramétres du « Four ».
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Notation | Signification Valeur Unité
Cpa Chaleur spécifique a pression atmosphérique de I1’air | 1103 Jkg' K!
(T=550°C)
Cpe Chaleur spécifique a pression atmosphérique du gaz | 1512 Jkg' X!
(T=850°C)
Cpb Chaleur spécifique a pression atmosphérique des boues 2000 Jkg' X!
Cp,cendres Chaleur spécifique a pression atmosphérique des cendres 2000 J .kg'l.K'1
Cps Chaleur spécifique a pression atmosphérique du sable 1050 Jkg' X!
Tam Température de 1’air ambiante 293,15 °K
Lo Chaleur latente de I’eau 40644 J.mol™
AHgy, | Enthalpie de la réaction R22 283460 | J.mol
AHgo3 Enthalpie de la réaction R23 -519610 |  J.mol
AHRro4 Enthalpie de la réaction R24 -241590 J.mol™

Tableau 3.5. Les parametres « thermiques ».

Parameétres inconnus :

Les parametres de la répartition issue de la dévolatilisation des boues dans le tableau 3.6
sont supposés constants, mais dépendent en fait des conditions opératoires et de la
composition des boues. IIs serait plus exact de les considérer comme des fonctions dépendant
de la température et de la composition des boues. Par manque de connaissance, on utilise les

valeurs proposées par la littérature (Chapitre 2).

Notation | Signification Valeur | Unité
fco Fraction massique de CO issu de la dévolatilisation | 43,43 | % de MV
fona Fraction massique de CHy issu de la dévolatilisation | 31,12 | % de MV
i Fraction massique de H; issu de la dévolatilisation 3,2 | % de MV
fcon Fraction massique de CO, issu de la dévolatilisation | 15,39 | % de MV
fN-HON Fraction de transformation de 1’azote des boues en 10 % de fn
HCN apres dévolatilisation
NN Fraction de transformation de 1’azote des boues en 90 % de fn
NHj; apres dévolatilisation

Tableau 3.6. Les parameétres de « répartition » issue de la dévolatilisation des boues.
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Les paramétres liés aux réactions chimiques dans le tableau 3.7 vont influencer la

dynamique des concentrations des variables d’états et des températures.

Notation | Signification Valeur Unité
k" Constante cinétique de la réaction R1 | 1,07*10"exp(-29400/T®) m'?.mol®’s
dans le lit bouillonnant
k" Constante cinétique de la réaction R1 | 1,07*10" exp(-29400/T") m'”.mol s
dans le lit post-combustion
ko® Constante cinétique de la réaction R2 | 2,73*10" exp(-38160/T") m’.mol”.s"
dans le lit bouillonnant
k" Constante cinétique de la réaction R2 | 2,73*%10" exp(-38160/T") m’.mol” s
dans le lit post-combustion
Ki71g" Constante cinétique de la réaction | 2,14* 10° exp(—lOOOO/TB) p/ m>.mol s
R1718 dans le lit bouillonnant (p+[NO])
p=1,02%10" exp(-25460/T")
Ki71g" Constante cinétique de la réaction | 2,14* 10° exp(—lOOOO/TP )p/ m>.mol s
R1718 dans le lit post-combustion (p+[NO])
p=1,02%10" exp(-25460/T")
Ki71o" Constante cinétique de la réaction | 2,14*10° exp(-10000/T") [NO] m’.mol” s
R1719 dans le lit bouillonnant / (pH[NO])
p=1,02%10" exp(-25460/T")
Ki719" Constante cinétique de la réaction | 2,14*10° exp(-10000/T") [NO] m’.mol” s
R1719 dans le lit post-combustion / (pH[NO])
p=1,02%10° exp(-25460/T")
k" Constante cinétique de la réaction R22 | 3,25%107 exp(-15098/T") m’.mol ™" .s™
dans le lit bouillonnant
ko' Constante cinétique de la réaction R22 3,25%107 exp(—15098/TP) m>.mol s
dans le lit post-combustion
Ka3® Constante cinétique de la réaction R23 | 1,585%10" exp(-24157/T®) m'”.mol*° s
dans le lit bouillonnant
Kas" Constante cinétique de la réaction R23 | 1,585%10" exp(-24157/T") m'”.mol*° s

dans le lit post-combustion

Tableau 3.7. Les paramétres « cinétiques ».
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3.7. Démarche de validation

3.7.1. Conditions de validation du modele

Dans les paragraphes précédents, nous avons écrit le modele en considérant des bilans
entrée/sortie impliquant le plus possible de phénomeénes, notamment sur les cinétiques de
réaction en phase gaz. Cependant, et malgré de nombreuses simplifications a partir des
références bibliographiques, ce modele reste un modele complexe, comprenant de nombreux
parametres. Une validation fine de ce modele ne peut étre possible que sur un pilote
instrumenté : il faudrait disposer de toutes les entrées du modéle (composition des boues,
débits, températures des boues et de 1’air), ainsi que de tous les états (composition et
température des gaz dans le lit bouillonnant ainsi qu’a la sortie du four). Enfin il faut disposer

d’un jeu de mesures reproduisant suffisamment la dynamique du comportement du réacteur

pour caler les nombreux parameétres, ce qui nécessiterait de trés nombreuses expériences.

Or les conditions industrielles ne peuvent remplir ces contraintes. Toutefois, la seule
garantie d’avoir sélectionné les phénomenes principaux est de pouvoir valider sur des données
industrielles et non de laboratoire, qui nécessitent ensuite une extrapolation aux conditions

industrielles.

La démarche suivie est par conséquent d’utiliser les mesures industrielles disponibles et
d’adapter le mode¢le a celles-ci. Aussi nous allons €tre amenés a réduire considérablement la
complexité des équations. L’objectif est de faire ressortir les points clés de la dynamique de
fonctionnement, et de rendre le modele le plus transposable possible a d’autres fours

industriels d’incinération des boues.

Un obstacle important a la validation du modele est le peu de connaissances liées a la
dévolatilisation. En effet, on sait que la composition des gaz volatils dépend a la fois de la
composition des boues brutes et de la température du lit bouillonnant. Cependant les
mécanismes ne sont pas connus, il n’y a pas de modélisation possible. De plus, il n’est pas
concrétement possible de faire des mesures dynamiques, les gaz volatils étant a I’intérieur du
lit bouillonnant. Un des objectifs de la validation est de savoir si cet obstacle peut étre

contourne.
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3.7.2. Démarche suivie

La démarche générale de la validation d’un modéle de connaissance suit les étapes
suivantes :
= Choix d’un fichier de mesures pour 1’identification des paramétres du modele. Ce
fichier doit étre au maximum représentatif de 1’ensemble de la plage de
fonctionnement et doit contenir des informations sur le comportement dynamique
du procédé afin de pouvoir distinguer les paramétres et obtenir une précision
suffisante.
= Jdentification des parameétres sur les mesures sé€lectionnées par I’utilisation d’un
critére quadratique de I’erreur de mesure.
= Validation du comportement du modele avec des mesures non utilisées pour
I’identification. En fonction des résultats, modifications éventuelles du modéle, et

a nouveau étape d’identification jusqu’a obtenir un résultat satisfaisant.

Mais on ne peut pas utiliser directement cette démarche pour deux raisons principales :
= La composition des boues en entrée est inconnue (I’humidité, la quantité¢ de
maticres volatiles, la teneur en azote).

= La répartition issue de la dévolatilisation est mal connue.

Ces considérations nous amenent a proposer une démarche basée sur le calage successif
de quelques parameétres, permettant de découpler les problémes. La démarche proposée est :

= Choix des fichiers de mesures utilisés pour le calage du modéle et des fichiers qui
seront utilisés pour la validation.

= L’originalité qui sera développée est de découpler le modele en deux sous-modéles
qui permettront d’affiner les raisonnements.

» Identification des parameétres sur les mesures sélectionnées par 1’utilisation d’un
critére quadratique de I’erreur de mesure.

* Validation du comportement du modele avec des mesures non utilisées pour
I’identification.

= Discussion.
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3.8. Conclusion du Chapitre 3

La démarche suivie est la suivante :

= Le paragraphe 3.1 pose les hypothéses principales : le four est séparé en deux
zones parfaitement agitées (lit bouillonnant et lit post-combustion). Les
températures sont uniformes. Les variables d’états retenues sont les composés
principaux et les températures, soit 16 variables d’états.

= Le paragraphe 3.2 permet d’établir les expressions algébriques des débits de gaz :
gaz sortants, oxygene entrant, gaz issus de la dévolatilisation. Les gaz dépendent
de trois caractéristiques des boues : I’humidité (fi0), la fraction volatile (fyo) et
¢ventuellement la teneur en azote (fy).

= Le paragraphe 3.3 établit les bilans massiques et thermiques pour chaque lit.

» Dans le paragraphe 3.4, les réactions pertinentes sont sélectionnées a partir de la
référence [Liu et Gibbs, 2002]. Le critere principal de simplification est I’absence
de solide dans le four (carbone fixe, catalyseur). On aboutit a sélectionner 7
réactions dans le lit bouillonnant et 6 réactions dans le lit post-combustion.

= Les paragraphes 3.5 et 3.6 reprennent I’ensemble du mode¢le et ses parametres. Ces
derniers sont répartis par catégorie. Le classement fait ressortir la spécificité des
parametres cinétiques sur la dynamique du modele.

* Enfin, le paragraphe 3.7 aborde la méthodologie de validation du modé¢le.
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Chapitre 4. Validation du modele avec des données

industrielles

Le chapitre 3 a permis d’établir un modele d’incinération des boues. Ce chapitre va
permettre de comparer le comportement du modele avec des mesures industrielles. Dans une
premiere partie, le modele est adapté au probleme des entrées non mesurées qui est la
composition des boues entrant dans le four. Le modéle est simplifié et divisé en deux sous-
modeles afin d'en diminuer les degrés de liberté. Les parameétres cinétiques sont ensuite
identifies a [’aide de mesure. Enfin, le modéle complet est validé avec les autres mesures

disponibles.

4.1. Adaptation du modéle au probleme des entrées non mesurées

4.1.1. Les grandeurs mesurées

La figure 4.1 présente les grandeurs mesurées sur la station industrielle d’incinération des
boues d’épuration en lit fluidisé dont nous avons les données. Les mesures sont relevées
toutes les minutes, centralisées sur un superviseur puis archivées en séquences d’une journée.
Nous disposons donc de mesures dynamiques. Seules les données utilisées sont présentées,

pour plus de détails, se référer a I’ Annexe C.

in
Qums~  Boues B

v

T." Air

yco
Four a lit fluidisé

Entrées mesurées

YNO

Sorties mesurées

Fam"  Air v
02

A 4

@\/‘ Consigne
(4.5%)

+

PID

A

Régulation

Figure 4.1. Les grandeurs mesurées de la station industrielle.
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Il y a deux flux d’entrée : les boues et ’air. La seule grandeur mesurée pour les boues
entrantes est le débit de matiere seche (Qb,Msi“). La siccité¢ des boues est mesurée hors ligne
par prélevements a un intervalle de plusieurs jours. Elle est estimée par l'industriel aux
alentours de 24%, soit une fraction massique d'eau (fi0) de l'ordre de 76%. Afin d'étre
cohérent avec I'écriture du modéle au chapitre 3, nous écrivons le débit total de boues entrant
dans le four:

in b,MS -1
’ 1_szo

La température des boues n’est pas mesurée. Elle peut étre soit a une température
ambiante, soit a une température plus ¢levée a cause de I’étape de déshydratation mécanique

préalable. Nous prendrons comme hypothese que les boues sont a la température ambiante.

Le flux d’air entrant est caractérisé par son débit (F amin) a température ambiante (T,m) et la
température d'entrée dans le four (T."). Afin de déterminer le flux d'air réel entrant dans le
four a la température (T,"), une adaptation de la mesure doit étre effectuée :

. F'T )
Fl' = —ensan (m’ h) (4.2)
];m
L’état de Iintérieur du four est caractérisé par les températures du lit bouillonnant (T?) et

du lit post-combustion (T") qui sont toutes deux mesurées.

Enfin nous disposons de mesures de la composition du gaz sortant du four. Ces
compositions sont mesurées avec des unités correspondant aux unités industrielles
habituellement employées :

— Yyco est la concentration volumique de monoxyde de carbone sortant du four en
ppmv (cm’.m™) ; correspondant a la variable d'état Cco. concentration en mol.m™,

—  yo2 est le pourcentage volumique d’O, sortant du four, correspondant a la variable
d'état Cozp, concentration en mol.m™.

—  yno est la concentration massique sortant de la cheminée, mg.Nm™, correspondant

N . , P . -
a la variable d'état Cyo , concentration en mol.m 3,

Les variables d'état sont converties afin de correspondre aux unités des mesures. Les

équations sont :
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, ) )

v, = 20" Mo 100 (94) ([mlm 3]X[]f;g'ml 1]] (4.3)
Po, 7, leg.m™ |

Yoo = S0 Meo 106 (ppmy) ([”"Ol'm_s]x["‘?morl]j (4.4)
pCO(T”) lkgm J

Pour les NOx sortant de la cheminée, 1'expression est différente des précédentes, car le
débit de gaz sortant de la cheminée est plus grand que le débit de gaz sortant du lit en raison

d’un tirage de fumée.

_ Fy [’"3 hil]
=(c? xM ., x10°)x —% (mg.Nm> mol.m™ |x |keg.mol™ |x - 4.5
Yno ( NO NO ) FfO (mg ) ([ ] [ g ] Nﬁ3-h_l 4.5)
Ou : Fp est le débit d’extraction des fumées dans la cheminées dans les conditions de 0°C

et 101.3 kPa, il est mesurée en Nm’.h™'. C’est une mesure industrielle.

La concentration en oxygene sortant du four est régulé pour conserver une proportion de
4,5% du volume du gaz. On ne pourra donc pas observer de comportement dynamique sur le

dioxygene. En effet, il est impossible d’ouvrir la boucle !

4.1.2. Simplification du modele en vue de la validation

La difficulté principale de I’exploitation des mesures vient du fait que la composition des
boues a traiter ainsi que la répartition des composés issus de la dévolatilisation ne sont pas
connues. Au niveau du modele, seules les sorties sont mesurées, tandis que les états
intermédiaires ne sont pas mesurés. A priori, plusieurs combinaisons entre les entrées et les
¢tats intermédiaires peuvent amener la sortie du four aux mémes valeurs de température et
d’oxygéne. En effet, ils sont influencés par I’ensemble des composés chimiques. Il faut donc

adapter le modele pour pouvoir le valider.

Le modele proposé au chapitre 3 comporte seize variables d'état, tandis que dans le site
industriel, il y a cinq grandeurs mesurées. Le nombre de variables non mesurées excéde donc
de 11 le nombre de variables mesurées. Nous pouvons rajouter la composition des boues qui
n'est pas connue. Afin de limiter au maximum les variables liées a cette composition, nous
avons ramené celles-ci a trois grandeurs principales: la teneur en eau (fi0), la fraction des
composés volatils (fy) et la fraction d'azote (fy). Ceci rajoute donc 3 variables au modéle. Le

modele, non seulement est complexe a manipuler du fait du grand nombre de variables, mais
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de plus la validation ne sera pas significative. Il est donc nécessaire de définir une démarche

cohérente afin de parvenir a une validation du comportement du mod¢le.

La premiere étape consiste en une simplification du nombre de variables d'état.

En examinant le modéle, on remarque que les concentrations des composés H,O, CHa,

HCN et NH; ne sont jamais mesurées, ce qui amene a établir les hypothéses suivantes:

On a supposé que les boues ne contiennent pas de matiere carbonée, et que de plus
le ratio de formation de précurseur de NOx est de 10% pour le HCN, contre 90%
pour le NH;. Nous supposons donc que le composé HCN est en faible quantité, et

qu'il peut donc étre négligé. Les variables d'état C2

#ov s Choy SOnt done supprimées,

ainsi que les réactions chimiques associées R17R18 et R17R19.

Le méthane CH4 est un gaz qui va influencer fortement la température du four,
mais qui n’est pas mesuré¢ en sortie du four. Une raison probable est que son
émission est supposée nulle, et qu'il est enticrement oxydé en monoxyde de
carbone (CO) dans le four. Il n'apparaitra donc plus dans le modéle comme

variable d'état: C?

2., Cl,, sont éliminées. Par contre il est rajouté des termes

statiques de création de CO et d'H,O ainsi que de consommation d’O, dans les
bilans des composés, termes similaires a ceux rajoutés pour I'équation d'oxydation
de I'hydrogéne (R24) : on remplace I’expression 7,, par FC"Z’L,4 /V?* dans I’équation
3.44. De méme l'apport thermique est maintenu dans les équations de bilan
thermique: on remplace l'expression 7, AH ,,,'” par Fé’,%AH z2; dans 1'équation
de bilan thermique du lit bouillonnant (3.48). Tout le CHy4 étant consomm¢é dans le
lit bouillonnant, il n'apparait plus de terme dans I'équation de bilan de T, et le

terme 7. AH ,,.)’" est supprimé (3.49).

Apres la simplification, il reste donc 12 variables d’états :

xz[C

B

105 Clos Chlny s Clos €O T Chy 1 Cl s €l s Chp €T | (4.6)

Ce modele ramene le nombre de variables inconnues a 10 (figure 4.2). Le fait d’éliminer

des variables d’états permet aussi de diminuer le nombre de réactions, diminuant ainsi le

nombre de parametres a identifier. Le modéle ne posséde plus que trois réactions chimiques:

la réduction de NO (R1), la formation de NO (R2) et l'oxydation de CO (R22).
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La structure du modele simplifié est présentée sur la figure 4.2. Ce schéma montre les
modifications apportées au modele: le nombre de variables inconnues est réduit a 12, celui des
réactions chimiques a 3 dans chaque lit. Les mesures de débit de boues et d'air sont adaptées

aux entrées du modele.

B
Boues T >
vaMSm ] in FHzoin T8 T
> Débit de Qb p— RPA >
in P.A.
firo_ | boues o [Feo Chzo Cuzo
Dévolatilisation |[—» [ _______ R P >
________________ - Fop” RPA.
frol | . B Lit Ced? yco
B eeieodedos Equations  |— Ceo B T e
N i_i]._,| algébriques Fi" . T > post-combustion
o —{ Lit bouillonnant »
. Fris™ N Equations | Cs >
Air ——> Equations différentielles
) ' Qv différentielles B (3 réactions) Cro’ yNO
in | > Crno NO .
Fam Débit 3 ' F.in "|  (3réactions) |--------- N > —>
ébit a ! a
T," in - >
ﬂﬁ.. Fa B 0 Co® Co" - yoz
1 N [ I S » | conversion
-
P b Foo
"7 °| Debits |FP
; > g
[N gaz EP >
Leep g -
T "
 —
™ —

Variable non mesurée

Variable mesurée

Figure 4.2. Représentation schematique du modele simplifie.

Ce schéma permet de mettre en évidence une difficulté importante pour la validation du
modele: la composition des boues, représentée par les variables fi0, fyol €t fy, est inconnue. 11
faut donc soit trouver un moyen de reconstruire ces valeurs, soit les affecter arbitrairement a
une valeur constante:

= On suppose a priori que la siccité des boues est a peu pres constante, du fait du
séchage préalable des boues.

= La fraction volatile représente la partic des boues qui va induire les effets
macroscopiques principaux du four: variations de la température et de la
consommation d’oxygene, par I’intermédiaire des réactions des composés volatils.
Elle est donc variable.

= La fraction d'azote, est aussi variable, mais sa part est trop faible pour intervenir
sur les parameétres opératoires (température, quantité¢ d'oxygene). Par défaut, nous

supposerons donc qu'elle est constante.

Le paragraphe suivant propose de reconstituer la fraction volatile a partir des mesures.
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4.1.3. Estimation de la fraction volatile des boues

Nous proposons de reconstituer le parametre f, en utilisant les mesures. En effet, la
fraction volatile f,, va induire les effets macroscopiques principaux du four : variation de la
température et consommation d’oxygene, par I’intermédiaire des réactions des composés

volatils.

Le maintien en exces d'oxygene impose une combustion globale totale. Aussi nous
pouvons considérer que le four est globalement en équilibre statique pour ces composés. Cette

hypothése permet d'établir le bilan statique global sur I'oxygene.
Le bilan statique de dioxygene peut étre globalement décrit par:
Flux d'O; entrant - flux d'O; sortant - flux d'O, consommé = 4.7)

En reprenant le modéle du chapitre 3, nous pouvons écrire:

= flux d'O, entrant: ;' (mol/h).
»  flux d'O; sortant; — ng x F gP ou F” en m>.h", Co,’ en mol.m™.

= flux d'O, consommé: les cinétiques de réaction sont remplacées par un terme

global de consommation:
s SrarSo, i/ Mo, (molh™) (4.8)
Ou : Soz vor €st le nombre de kg d'O, nécessaire par kg de gaz volatil, établi a partir des

coefficients steechiométriques des réactions de consommation d'oxygeéne par les maticres

volatiles (tableau 3.2 : R22 R23 R24) :

O, _vol —
co MCH4 MHZ

_{ Jeo XOjJFMXZijHZXO'SJXMOZ:ljS kgO,/kg gaz volatils  (4.9)

Le bilan d’0O, s’écrit alors :

Fyl =C) % F} +1,750) s fo | M, =0 (4.10)

Le débit de gaz sortant du four FgP est lui-méme dépendant de la fraction des maticres
volatiles, on le remplacer donc par 1'équation 3.12. Le débit total des boues est remplacé par la
relation 4.1 fonction du débit de boues en MS et de ’humidité. En développant et réorganisant

I’équation 4.10, on a:
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Co, 0232, s
- M a Famy + 1— fHZO
Perry 0, / H,0
Jror = p (4.11)
Co 175 .
M b,MS

Le schéma du mode¢le algébrique de reconstruction de fy, est présenté sur la figure 4.3 ci-
dessous. Etant donné qu'il utilise des mesures et non des variables d'état, il peut étre simulé

indépendamment du modele. La mesure de la concentration d'oxygene sortant du four est

utilisée.
Qous” R
Entré in i i
n ref&S Fam Bilan statique
mesurées ;
o global de l'oxygéne
Ta—> du four : fiol
Jfmo >
Sortie yo2
mesurée -t

Figure 4.3. Modele algébrique de reconstruction de la composition des boues

4.2. Sous modele de combustion et sous modeéle des NOx

4.2.1. Séparation en deux sous modeles

En examinant les mesures dont nous disposons et en les comparant avec le modele, nous
pouvons faire deux remarques :
— Certaines grandeurs sont trés facilement mesurables (températures, oxygene...).
On peut donc considérer qu’un modele en ligne peut récupérer ces mesures
directement, et les éliminer des variables d’état.
— Les équations du modele concernant les oxydes d’azote dépendent exclusivement
de ces grandeurs facilement mesurables, et ne dépendent pas des autres composés

de la combustion (CHa4, CO etc..).

On peut donc séparer les données en deux sous-groupes. Un premier sous groupe

comprend les variables qui vont influer sur les températures : c’est le groupe représenté par la
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combustion carbonée, en excluant les composés azotés. Elle comprend : les températures, le

b D) ! B B B B P P P
monoxyde de carbone, la vapeur d’eau et I'oxygene (Cp, ,,Cr,Cp , T7,C 5,Ce0,T7). La
mesure de la concentration en dioxygene C(’;z est utilisée comme entrée du modele pour

reconstituer la fraction volatile des boues. Nous obtenons donc le sous-modéele suivant :

X = filx,u,w) o x :[ngoacgoacgzaTB:CI};'ZOanOaTP]
=0 Flnn TS 30,1 et w =[] (4.12)
1 =IT", v, T"]

Ou x; représente le vecteur d'état, u; le vecteur des entrées mesurées du modele, w; le
vecteur des entrées non mesurées et y; le vecteur des sorties mesurées du modele. Pour ce
sous-modele 1, nous avons donc réduit le nombre de variables d’état x; a 7, les entrées
inconnues w; a 1. Avec 3 variables mesurées, le nombre de variables non mesurées est donc

de 5.

De plus, il ne reste qu’une seule réaction dynamique, qui est la réaction de combustion du

monoxyde de carbone CO (R22).

On peut ensuite créer un modele réduit, indépendant du premier sous-modele, et ne

comprenant que la partie azotée :

Xy = fo (%, ,uy,W,,y,) ou x2=[C£H3,C£O,C§H3,C§O
uz:[QZMS,F;;,TJ",)/OZ,TP,TB] et W, =[fy0./v] (4.13)
J’2:[yN0]

Ou x; représente le vecteur d'état, u, le vecteur des entrées mesurées du modele, w; le
vecteur des entrées non mesurées et y, le vecteur des sorties mesurées du modele. Pour le
sous-modele 2, nous avons donc réduit le nombre de variables d’état x, a 4, les entrées

inconnues w, a 2. Avec 1 variable mesurée, le nombre de variables non mesurées est donc de

5.

De plus, il reste deux réactions: la réaction R1 de réduction de NO par NH; et la réaction

R2 de formation de NO par NHs.
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Les sous-modéles x; et x, peuvent &tre simulés indépendamment. L’ensemble [x;, X;]

conduit au modele complet de simulation.

4.2.2. Sous modele de combustion

La structure du sous modéle de combustion est présentée sur la figure 4.4. On peut voir

que le nombre de variables d'état est fortement réduit.

B
Boues T
Qbms™ in Fii2o" T8 ™
> Débitde | —
fizo | | boues Feo® Cond? RPA. oo
' Dévolatilisation |—» | ________ S >
e cmemeanas Lo Fon® RPA. ‘
; ! Equations || Ceo” Lit Ceo” - Jeo
e = T e il
yo2 > P ol —»{ Lit bouillonnant
———>| algébrique h > .
»> ' 4 Equations
Air —> ' n 4 Equations différentielles
| Qv différentielles (1 réaction
Fam L[ Debita 3 F.n | (1réaction chimique)
T, ; 51“ a ! : chimique)
——— a ' Tam COZB
» e »
L5 Foo"
> Debits |F,? |
L ---» gaz B .
5 >
T &——
™ —
________ » Variable non mesurée
—p  Variable mesurée
Figure 4.4. Structure du sous modele de combustion
Les équations du sous modele de combustion sont les suivantes :
B
dCy o
dt in B B
F, H,0 CHZO s | Pr0
dC? . 5 2 (4.14)
co | _ in g .
dt =|Feo |/Vs—|Ceo XVB+ Pco
in B B
dcg F 0, Co2 Do,
dt
B dTB _ in in in mpin BB in 1 1 B
cpsms dt - cpaFa pa(T(f")T:l +cpb Qb wa _cpgpg(TB)Fg T _cp,cendres b ( _fHZO)( _ﬁ/ol)T
in B B in in
_(FHZOLHZO)_ (’”22 A1LIR22V +FCH4AHR23 +FH2AHR24)
(4.15)
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dc?t
= (cr FP_ch Fr P
dt :[ Hy,0% g H,0% g ]/Vp+[¢HZO] (4.16)
dcé)o CCBOFgB - CgOFgP (050
dt
dar*
e dr (Cpgpg(TB)FgBTB - Cpgpg<r”)FgPTP )_ (’”25 AHR22VP) (4.17)
Avec
Pro| [0 F +2Fg,
Do |=| -1 |xrp+| Fly 1V, (4.18)
¢o, ) L7035 ~0.5F) ~1.5F%,
P
® 0
?0}{ } (4.19)
Dco -1
0.5 0.5
m=kilc,Neno ) (cs) (4.20)
0.5 0.5
w =kic, e ) (el ) (4.21)
Ffzo ZianZO /MHZO
F y (1— Jw,0)SsaSco! Mo
Fci,flu = zin (1- szO).](\)olfCH4 /MCH4 (4.22)
Ffl;; zin (1 - szo)fvolsz /]MH2
Fy | [0232F"p, (T /M,

FB ;n(l—(l—szo)(l_fvol))+chnpa(TJ”)

- ; (4.23)
g(1%)
(] —(1- 1- +F"p. .
pre (1 f,w)p( S Py 424)
g(rt)

D’apres le chapitre 3, les paramétres inconnus sont :
= Les paramétres cinétiques : ka," et ky,".
» La composition des boues : fi0.
= La répartition des composés volatils issus de la dévolatilisation (fco, fcpa, fin).

fyo1 est reconstruit par I’équation 4.11.
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4.2.3. Sous modele des NOx

La structure de sous modele des NOx est présentée dans la figure 4.5.

...................... >
Qons” - Q" Dévolatilisation
Débit de b RPA
fH_zt_)___F__, boues Equations T
| algébriques  |[NH3 Cris” Cnus®
b ceie- N gebriq R.P.A. N N | e >
: ! Lit
“» Equati 3 post-combustion
yo2 ] alggl}iil;):e fool R Lit bouillonnant
i 2 Equations
Air —> ' 2 Equations différentielles
i différentielles B (2 réactions Cro’ yNo
Fam'" Débit a R (2 réactions -C-N-O ------ » chimiques) Rl >
¢bit a ' F.B himi
T, F, ; Débits g chimiques)
‘ ez -
e
T ' FF
T ! >
= |
........ » Variable non mesurée
—p Variable mesurée
Figure 4.5. Structure du sous modeéle des NOx.
Les équations de sous modele des NOx sont les suivantes :
B
dct, | ) )
Fy Cun F! [ ow
dll; _ | £, v, - " . gB n ) 3 (4.25)
dCyo 0 Cro 4 Pro
dt
P
—dCNH3 B B P P P
c, F’ -C, F
d}t) _ ZH3 ;r PNH3 Pg / P + ¢:H;; (4.26)
dCyo CyoFy —CyoF, Pro
dt
Avec
B r 7 B
Dwu -1 -1 h
| < (4.27)
Pro -1 1] A
P . P
Pru -1 -1 h
. y (4.28)
P -1 1 rr
Pro L 1 \"
B 5 VS5( 5 YV5( 5 5
’”13 _ ki (CNH3) (CNO) CO2 (4.29)
n') (ke (cl,) (z) |
2 2 NH, 0,
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0. 0. 0.
rlP . k1P (CJCH_;) S(Czl\;o) S(ng) i (4.30)
Pl | .p P P ’
h kz (CNH3) (Coz)
F/3213 = Il;n(l_szO)f;)olfN IMy (4-31)
- (1— 1- +F" n
FgB _ b ( ( szOﬁ ﬁal)) a pa(Tu ) (432)
8(r?)
in 1_ 1_ 1_ _I_Fin N
pr 2 (1= f)p (A= fud) [ F P W)
g(r?)

D’apres le chapitre 3, les paramétres inconnus sont :
. . o ., B 1P yB P
Les parametres cinétiques : k; , ki, k™ etk, .
= La composition des boues : fin0, fx.

fyol €st reconstruit par 1’équation 4.11.

4.3. Considérations sur les mesures

4.3.1. Les mesures pour I'identification des parameétres du modele

Nous disposons de trois fichiers de deux jours (8h-56h) qui sont présentés de maniére
brute en Annexe C : fichier 1-figure C.2 ; fichier 2-figure C.3 ; fichier 3-figure C.4. Le fichier
1 présente un événement de type impulsionnel, une injection manuelle de maticres
« graisses », qui est un déchet solide issu du traitement de I’eau (dégraissage), entrainant de
fortes fluctuations des données. C'est le fichier de mesures le plus complet, car c'est le seul ou
les mesures de monoxyde de carbone sont exploitables. Le deuxiéme jeu de mesures présente
beaucoup moins de variations : les débits de boues et d’air injectés sont constants. Toutefois
le four ne fonctionne pas de maniere idéale : a la fin du fichier la température du four diminue
de maniére réguliére (40h-50h), les émissions des oxydes d’azote sont beaucoup plus
importantes que dans le fichier 1. Enfin le troisieme fichier de mesures correspond a un
fonctionnement stable, mais avec un dépassement des concentrations en oxydes d’azote

important.

Bien que I'événement du fichier 1 soit probablement spécifique a la station considérée, il

présente un grand intérét au niveau de la dynamique induite par cet événement : 1’ensemble
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des variables d’états fluctuent brutalement. Ce fichier permettra donc d’identifier les
parametres du modéle. Les deux autres fichiers permettront de valider le modele avec des jeux

de mesures n’ayant pas servi a ’identification.

Les mesures du fichier 1 sont présentées sur la figure 4.6. Les mesures sont prises sur 48h,
de 8h du matin a 8h le surlendemain matin (soit a 56h). Les données ont été filtrées avec un
filtre du premier ordre. L'injection manuelle de graisses est visible aux alentours de la 30iéme

heure.

Sur la figure 4.6, nous pouvons d’abord voir les entrées du four: le débit de boues
(Qoms™), le débit d'air (Fam™) et la température de Iair entrant (T,"). Le débit de boues est
globalement stable autour de 900 kgh' environ. Le débit d’air connait un pic positif
important, ce qui est di a la boucle de régulation de 1’oxygene. Le réacteur a eu besoin d’un
apport important en oxygene. La température de I’air montre un pic négatif: 1’air est
réchauffé a 1’aide d’un échangeur de chaleur avec les gaz sortants du four (Annexe C).
L’important débit d’air demandé empéche 1’échange de chaleur d’étre suffisant et fait baisser
la température de 1’air. L’oxygene (yoz), variable régulée présente une assez grande stabilité

autour du point de consigne de 4,5%.

Sur les courbes des températures, nous pouvons voir un grand pic, provoqué par la
combustion des matic¢res grasses introduites. Cette fluctuation se retrouve sur les oxydes
d’azote. Le pic se trouve bien en dessous de la norme frangaise actuelle autorisée (400
mg.Nm™). Cependant la norme européenne est de 200 mg.Nm™ et on peut supposer que cette
norme sera encore abaissée dans le futur. Enfin ce fichier est le seul pour lequel nous

disposons de mesures de CO, qui sont a de tres faibles concentrations.

En comparant les oxydes d’azote avec les deux températures mesurées (TF et T°), les
oxydes d’azote présentent le méme comportement dynamique que celles-ci. On vérifie ainsi

I’importance de la température du lit dans la formation des oxydes d’azote.

Afin d’initialiser le modéle, nous avons choisi d’utiliser une partic des mesures pour
définir un point de fonctionnement statique du modele. Le jeu de mesure retenu pour
déterminer le point de fonctionnement est constitué d'une plage de fonctionnement stable, soit
des mesures prises entre 15h et 20h. Pour les mesures dynamiques utilisées pour
I’identification des parameétres, on prend I’intervalle 25h-35h. Ces plages sont représentées

par des rectangles sur la figure 4.6.
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Plage de fonctionnement stable, 15h-20h
Plage dynamique (estimation), 25h-35h
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Figure 4.6. Les mesures du fichier 1.
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4.3.2. Point de fonctionnement du four

La période de fonctionnement stabilisée sélectionnée dans le fichier 1 s'étend sur une
plage de 5 heures (15 a 20h), soit 300 points. Ces mesures sont présentées sur la figure 4.7.
On voit que cette séquence ne correspond pas exactement a un fonctionnement statique, mais
plutot a une plage de fonctionnement stable. En effet, il n’y a pas a proprement parler de point
de fonctionnement stationnaire, dans la mesure ou les entrées du four fluctuent en permanence.
La température du lit bouillonnant semble suivre les fluctuations de la température de l'air
injecté. Cette tendance montre que la quantité d’air entrant dans le four est suffisamment
importante pour influencer la température du lit bouillonnant. La température du lit post-
combustion semble suivre les mémes tendances que la température du lit bouillonnant. La
température du lit bouillonnant reste plus stable, probablement en raison de la présence du
sable dans le lit fluidisé¢, ce qui maintient une inertie thermique. La concentration en
monoxyde de carbone est trés faible en raison de la régulation d’oxygene. Enfin les oxydes
d’azote montrent une dynamique fluctuant rapidement et montrant que la température du lit

bouillonnant influence probablement ce composé.

Le point de fonctionnement a été calculé comme la valeur moyenne des grandeurs
mesurées. Ces valeurs serviront de point de référence statique afin d'initialiser le modele
autour d'un point de fonctionnement. La valeur moyenne obtenue est représentée avec des

tirets rouges.
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Figure 4.7. Point de fonctionnement - Fichier 1 (15h-20h).
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La méme démarche a été appliquée pour les autres fichiers: pour chacun des fichiers, nous
avons sélectionné une séquence de fonctionnement qui nous paraissait stable. Nous avons
calculé pour la séquence une valeur moyenne des variables. Le tableau 4.1 rassemble les
valeurs moyennes de fonctionnement stable pour les trois fichiers. Les figures concernant les

points de fonctionnement des fichiers 2 et 3 sont présentées dans 1'Annexe D.

Qons” | Fam” | T | T | T' | yoo yco YNO

(kgh™) | (m’h™) | (°C) | (°C) | (°C) | (%) | (ppmv) | (mg.Nm?)
Fichier 1 (15h-20h) 900 6900 | 572 | 752 | 870 | 4,5 4 64
Fichier 2 (15h-28h) 800 6098 | 516 | 773 | 848 | 4,5 - 275
Fichier 3 (42h-50h) 900 6794 | 538 | 825 | 926 | 4,5 - 524

Tableau 4.1. Valeurs moyenne de fonctionnement stable pour les trois fichiers.

Les valeurs des entrées (Qpms”, Fam™ et T.") et des températures (T° et T') varient de
moins de 5% autour de leur valeur moyenne. La concentration en oxydes d’azote varie au

maximum de 25%. Celle du monoxyde de carbone est trop faible pour étre significative.

Le point de fonctionnement est différent pour chaque fichier.

= Le débit de boues (en MS) est de 900 kg/h dans les fichiers 1 et 3, mais de 800
kg/h dans le fichier 2. Si on se référe a la valeur de référence de production de
19 tonnes de boues par jour, on obtient un débit horaire de 800 kg/heure. Le
débit de 900 kg/h correspond a un fonctionnement nominal, qui permet de
compenser les arréts éventuels du four.

= Les débits d’airs (entre 6000 et 7000 m’/h) permettent d’assurer la combustion
complete.

» Latempérature de l'air injecté varie entre 520 et 570 °C

= La température du lit bouillonnant du fichier 3 est la plus ¢élevée comparée aux
autres fichiers. Il en est de méme pour la température du lit post-combustion.

» La concentration en oxygene est régulée a 4,5%

= La valeur de la concentration en monoxyde de carbone n'apparait que pour le
fichier 1.

= Les émissions des oxydes d’azote sont trés faibles pour le fichier 1. Par contre
pour les deux autres fichiers, et particuliérement le 3™, les émissions en oxydes

d’azote sont importantes.
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4.4. Estimation des parametres du sous-modéle de combustion

4.4.1. Initialisation du sous modele de combustion

Le tableau 4.2 présente les entrées mesurées et la composition de boues utilisées pour
initialiser le modéle de combustion. Les entrées mesurées sont les valeurs moyennes de
fonctionnement stable du fichier 1 (15h-20h), présentées au tableau 4.1. L'humidité des boues

fino)est prise a la valeur industrielle de 76%.
(fizo)est p

Entrées Qums” (kg.h™) | Fan™ (m.h7™") | TS (°C) | yo2 (%)
900 6900 572 4,5
Composition de boues fizo (%)
76

Tableau 4.2. Les entrées pour [’initialisation du modeéle de combustion.

Avec ces données, le modele de combustion est simulé en prenant les paramétres aux
valeurs de référence du chapitre 3 (paragraphe 3.6). Les valeurs initiales (valeurs
d’initialisation du modéele) et finales (stabilisation du modéle) des deux températures et de la

concentration en monoxyde de carbone sont présentées sur le tableau 4.3 :

T% (°C) | T" (°C) | yco (ppmv)
Valeurs initiales 752 870 4
Valeurs finales 841 848 2

Tableau 4.3. Valeurs stabilisées des sorties du modeéle.

Sur le tableau 4.3, on voit que les deux températures sont au final identiques. La
température du lit bouillonnant est tres €élevée, la plupart du monoxyde de carbone est brilé
dans le lit bouillonnant. La concentration en monoxyde de carbone est trés faible (quelques
ppmv). Une des raisons de ce phénomene est probablement I’hypothése d’absence de
particules de carbone fixe, qui ralentissent la combustion. Ce point initial n'est pas acceptable
pour utiliser le mod¢le pour une étude de sensibilité paramétrique. La température de post-
combustion étant correcte, nous proposons d’agir seulement sur la température du lit

bouillonnant. Pour cela, nous allons découpler les cinétiques de réaction de la température.

Les parametres a identifier sont ceux de la cinétique ky(T) :
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ky, (T') = ky,, exp(— E“LT/R) , par la littérature, ko»,=3,25%10" E,2/R=15098.

Nous proposons de considérer les deux cinétiques constantes pour chaque température:

kao® et kao'. Ceci ne change pas le nombre de paramétres a identifier.
A la température TB=752°C, ona: k22B=13 m>.mol s,
A la température TP=87O°C, on a ky,'=60 m>.mol s,

D'aprés les résultats, seule la valeur de ky,"” doit étre ajustée. Elle doit étre diminuée, afin
que la combustion ne soit pas compléte dans le lit bouillonnant. Par essai-erreur, on trouve la

valeur:
kyt=1 3 m’>.mol>.s.

Nous proposons a partir de ce point stable d'effectuer une étude de sensibilité des

paramétres cinétiques, afin de déterminer les paramétres les plus importants.

4.4.2. Sensibilité des températures et du monoxyde de carbone aux

variations des parametres

A partir des valeurs calées au point de fonctionnement, on va étudier la sensibilité¢ des
sorties par rapport aux variations de parametres. Cette étude permettra d’établir les paramétres

les plus importants a estimer.

A partir de la liste des parametres mal connus du sous modéle de combustion, on
sélectionne :
= La répartition des composés volatils issus de la dévolatilisation (fco, fcua, fin) reste
identique a la littérature (Chapitre 3). Les parametres de cette répartition ne sont
pas globaux.
= La composition des boues (fi20), est un parameétre global

= Les paramétres cinétiques : kzzB et kzzp, sont considérés constants.

Les parametres sélectionnés sont au nombre de 3 :
B 3 gl
- kyp=13m’.mol 5.
P 3l
- ko =60m’.mol".s".

- fH20=76%.

113



Chapitre 4. Validation du modeéle avec des données industrielles

On fait varier les valeurs de ces paramétres dans un premier test de £5% autour de leur

valeur nominale (figure 4.8).

9%5 100 105 9%5 100 105
variation de parametres (%) variation de parametres (%)
20
S 150
@]
O
>
('>5 100?‘"“"“"""""‘" Qetiabbal LI LI
60

95 100 105
variation de parametres (%)

Figure 4.8. Sensibilités de sorties du sous modeéle de combustion par rapport aux parametres

B P
S0, k22" et ks

Les courbes de la figure 4.8 montrent que le parameétre le plus important est I’humidité des
boues fino. Avec cette plage de variation, on ne peut pas distinguer les sensibilités des autres
paramétres. Aussi on procéde a un autre test en faisant varier les paramétres kj,” et ky," de +

50%. Les résultats sont présentés sur la figure 4.9.
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Figure 4.9. Sensibilités de sorties du sous modeéle de combustion par rapport aux parameétres

kggB et kggP.

La température du lit bouillonnant n’est pas du tout sensible aux variations du parameétre
k', ce qui est logique. Les variations du paramétre ky," induisent une variation d’environ
720°C a 770°C. 720°C étant la température minimale du four avant injection de fuel, on peut
considérer que la température du lit bouillonnant est sensible aux variations de ce parameétre.
La température du lit post-combustion n’est sensible a aucun des parameétres k»" et ko'
Enfin, la concentration en monoxyde de carbone yco est sensible aux deux parametres, avec

r \ 4 . P
une légére prédominance pour ka; .

En conclusion, le parametre représentant I’humidité de boues fip0 doit étre estimé en
premier, et sera la valeur la plus précise. Ensuite les valeurs des parameétres cinétiques
pourront étre estimées. Nous pouvons aussi attribuer une grandeur mesurée a chaque

\ . ; . . . - B .
paramétre : la température du lit bouillonnant permet d’estimer kj, , la concentration en
monoxyde de carbone permet d’estimer k»,", enfin la température du lit post-combustion
permettra d’estimer fipo. La mesure de monoxyde de carbone étant assez bruitée, et les
valeurs faibles amenant & une faible précision de la dynamique, la valeur de k,," sera la moins

précise.
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4.4.3. Estimation dynamique des parameétres du modele de combustion

Estimation des paramétres k»,®, k»," et fizo

Les mesures dans I’intervalle 25h-35h du fichier 1 sont utilisées pour 1’identification des
paramétres. Les entrées mesurées qui seront utilisées comme entrées du modele sont
présentées dans la figure 4.10. Le débit de boues (en MS) est stable autour de 900 kg/h
environ. Le débit et la température de 1’air fluctuent de maniére importante. La concentration
en oxygene ¢étant régulée, elle présente une assez grande stabilité autour du point de consigne

de 4,5%. Cette mesure permet de reconstruire la composition fy.

950

900 A~ AN

QbMSin (kg-h_l)

850

26 28 30 32 34 26 28 30 32 34
temps (h) temps (h)

55

,-\ 550 R
O X
~— 540 =

= 84'
— >

530 ] 4

26 28 30 32 34 26 28 30 32 34
temps (h) temps (h)

Figure 4.10. Les mesures du fichier 1 : entrées du modéle.

N \ - . B P J . .
Les paramétres a identifier sont fio, koo, kzo . On utilise un critére quadratique, donnant

la différence entre les mesures et les sorties du modéle:

n

=YL O-T50 + YL O -TLO + X (oo @ reoOF (434

i=1
Ou : J est le critere a minimiser, 1’indice « mes » représente les mesures, 1’indice « sim »

représente les résultats obtenus par simulation du modé¢le. n est le nombre de points de
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mesures. La variable yco a une valeur trés faible par rapport aux températures. On ne met pas

de poids dans le critere, car cette mesure est treés bruitée et peu fiable.

L’algorithme utilisé est I’algorithme de Gauss-Newton, avec le Hessien -calculé
numériquement (Matlab®). L’inconvénient de I’algorithme de Gauss-Newton, est qu’on
trouve un minimum local, et donc le jeu de paramétres doit étre initialis¢ a des valeurs
proches du minimum du critére. Afin de vérifier que les résultats obtenus correspondent aux
meilleurs possibles, I’algorithme du simplex a aussi été utilis¢, malgré un temps de simulation

trés long.

Valeurs des paramétres identifiés :
- k22B=1,4 m’>.mol s,
- k2'=260 m’.mol" 57"

- fH20278,28%.

Apres identification, on compare les sorties du modele : température du lit bouillonnant,

température du lit post-combustion, et concentration de CO, avec les mesures (figure 4.11).

85 modele
15
~ 80 >
g 2
~ o
T 750 e
(@]
S
700 | | | ‘ | | | |
26 28 30 32 34 26 28 30 32 34

temps (h) temps (h)

800 ‘ | vy
26 28 30 32 34
temps (h)

Figure 4.11. Comparaison des sorties 78 ; 77 et veo des mesures et du modele de combustion

\ . s B, P
avec les parametres identifiés k2", k22 et fmo.
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On voit sur la figure 4.11, que la dynamique des températures n’est pas correctement
représentée. Il semble que le modele varie selon le débit d’air entrant et la fraction volatile
(fyo1) reconstruite reproduit le bruit li¢ a la mesure d’oxygene (yoz). A partir des résultats de
I’¢tude de sensibilité paramétrique, on peut en déduire que le parametre de 1’humidité de
boues i est en cause, et que la difficulté se situe au niveau du modéele. En effet, ’humidité
des boues est supposée Etre constante, mais elle est variable et nous ne disposons pas de
mesures. De plus, tous les phénomenes ne sont pas représentés dans le modele, et fipo est un
parametre intervenant dans la plupart des équations du modele. On peut donc considérer qu’il
joue le role de paramétre d’adaptation du modele aux mesures. On propose donc de le

reconstruire en utilisant la température de post-combustion du four.

Reconstruction de la teneur en humidité des boues fi20

On suppose une nouvelle fois que le four est en équilibre statique global. Afin d'établir le
bilan statique, on additionne les équations de bilan thermique du lit bouillonnant (I’équation
3.39) et du lit post-combustion (I’équation 3.43) et on annule que les dérivées. Le four est

suppos¢ adiabatique, donc la chaleur perdue par les parois du four est négligée. On a alors :

(cpaFaillpa(T;")];[n + Cthl’;nT;)m _Cpgpg(TP)FgPTP _Cp,cendresQIl;n (l _szO)(l _fvol)TB) 4 35
~(FiroLyo)=- Dt VEAH, =3 VIAH,, =0 (435)
j j
En considérant une combustion compléte, la quantité de chaleur produite par I'ensemble
des cinétiques de réaction dans les deux lits est remplacée par un terme global de quantité de

chaleur de consommation des matiéres volatiles des boues :

Dt VEAH, + > VIAH, =0} /1A, (4.36)
J J

Ou: AH, est I’enthalpie de combustion des composés volatils, J.kg™.

Avec la répartition des gaz volatils, on a :

Jen, S, Jen, —
AH,, :(AJ;CO + MCH )X AH +MLXAHR23 +MCH XAH p, =-23.882MJkg  (4.37)

co CH, H, CH,

Avec I’équation 4.36, 1’équation 4.35 s’écrit alors :
(cpaFainpa(T;”)TZ’l + cpr[i”]"bi" _cpgpg(TP)FgPTP _cp,cendres é” (1 _sz())(l _f;)()[)TB)

| | (4.38)
- (F [ZZ()LHZO)_ Llar,lMsﬁalAH o =0
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En résolvant le systéme des équations algébriques (4.38) et (4.11 - bilan statique
d’oxygéne), les deux compositions fypo et fyo peuvent étre reconstruites en utilisant les
mesures de yo, et de T'. Cette derniére équation remplace I'équation de bilan de la
température de post-combustion. La mesure de T® devient une entrée du modéle. Le sous-

modéle de combustion s'écrit maintenant:

. . B B B B P P
X, = fi(x,u, W) ou xl_[CHzo’CCO’COZi'T ’CHZO’CCO

u :[in’,lMyF;:nT;na yoszP] (4.39)
M1 :[TBa Yeol

Estimation des paramétres kp," et k,"

En utilisant la nouvelle équation de bilan statique, pour reconstruire fio, on estime
maintenant les paramétres ky," et k' . Le nouveau critére quadratique a minimiser est écrit ci-
dessous :

L B . B . L . .
J = (Tmes (l) - Tw’m (l))z + z (yCO,mes (l) - yCO,sim (l))z (440)
i=1 i=1
Avec les valeurs identifiées des parametres, les sorties du modele (température du lit

bouillonnant et concentration de CO), sont comparées avec les valeurs mesurées dans la

figure 4.12.
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Figure 4.12. Comparaison entre les mesures et le modéle de combustion des variables T et

. . p s B, P
Yyco avec les parametres identifiés kis, ks .

Sur la figure 4.12, on voit que globalement les sorties du modele sont cohérentes avec

celles des mesures, et on peut dire que les parametres sont bien identifiés. Par contre on
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remarque que l'amplitude du pic de température T® du modeéle est plus faible. Ceci est dii au

fait que k»," a été rendu constant alors qu'il varie en fonction de la température.

Parameétre Valeur initiale Valeur estimée
koo 13 1.4
Koo' 60 258

Tableau 4.4. Valeurs initiales et estimées des parametres k> et kys' du sous modéle de

combustion.

Le tableau 4.4 permet de comparer les valeurs identifiées aux valeurs initiales de référence.
Les valeurs initiales correspondent aux températures du point de fonctionnement de référence
(TB=752°C, T=870°C). On voit que le paramétre cinétique dans le lit bouillonnant est
grandement diminué, mais qu'il est au contraire grandement augmenté dans le lit post-
combustion. Ces variations sont probablement dues aux simplifications trés importantes des
réactions, qui en éliminant I'effet des particules dans le lit bouillonnant, rendent les réactions
beaucoup plus rapides qu'en réel, d'ou une importante diminution de la cinétique dans le lit

bouillonnant.

Estimation des parametres k", E.»"/R, ko' et Eqan"/R

Pour améliorer le résultat précédent, on propose de réintroduire la loi d'Arrhénius
: r c e \ N . . B
indépendamment pour ces deux cinétiques. Il y aura donc quatre parametres a identifier: koo,

B P P T . , or e
E.an /R, kpaa et Eqpp /R. On initialise les valeurs au point de référence, et on minimise le

critére quadratique.

Avec les valeurs identifiées des parametres, les sorties du modele (température du lit
bouillonnant et concentration de CO), sont comparées avec les valeurs mesurées dans la

figure 4.13.
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Figure 4.13. Comparaison entre les mesures et le modéle de combustion des variables T* et

veo en utilisant la loi d'Arrhénius.

Un tableau comparant les valeurs identifiées aux valeurs initiales de référence sont
présentées dans le tableau 4.5. On voit que les valeurs sont trés fortement diminuées. On
vérifie qu’au point de fonctionnement statique (TP=752°C, T'=870°C), on retrouve les
valeurs du paragraphe précédent. La différence de résultat est liée a la variation de la valeur

des parametres en fonction des températures du four.

Paramétre Valeur de référence Valeur estimée
ko22” 3,25%10’ 2211
E.n®/R 15098 7743
Koz 3,25%10’ 3452
Ea'/R 15098 3001

Tableau 4.5. Valeurs initiales et estimées des parametres en utilisant la loi d'Arrhénius.

On vérifie la cohérence du modele en représentent les états internes dans le paragraphe

suivant.

4.4.4. Représentation des états non mesurés du sous modele de combustion

Sur la figure 4.14 sont représentés les autres états du modele, ainsi que la composition des
boues reconstituée. Les unités ont été volontairement maintenues en unités industrielles

correspondant aux mesures afin d'en faciliter la lecture.
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L'humidité (fip0) et la teneur en composés volatils (fy0) sont tout d'abord représentées.
Nous pouvons voir le pic correspondant a I'injection de matieéres dans le four, qui est donc
reconstitu¢. Nous pouvons aussi remarquer que la dynamique de fino est similaire a celle de
fyol, qui suggere une corrélation entre ces deux paramétres. Si la matiére injectée est de
composition similaire aux boues, alors cela correspondrait finalement a un pic de débit de

boues.

Les courbes suivantes montrent les variables d'état du lit bouillonnant:

- La teneur en vapeur d'eau du lit bouillonnant est aux alentours de 36%, avec
une diminution pendant le pic d'injection, qui correspond a l'introduction d’une
grande quantité d’air.

- La quantité de monoxyde de carbone est importante, puisque tout le carbone
contenu dans les boues est transformé a ce niveau.

- Les pics d'oxygene correspondent a l'injection d'air

Enfin la dernic¢re courbe correspond au lit post-combustion: I'humidité est similaire, ce

qui suppose qu'elle est uniforme dans le four.

On peut considérer maintenant que les résultats sont suffisants pour procéder a la

validation du modéle.
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Figure 4.14. Les états non mesurés dans [’estimation de modele de combustion.
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4.5. Estimation des paramétres du sous-modele des NOx

4.5.1. Initialisation du sous modele des NOx

Le sous-modele des NOx est repris du paragraphe 2, ou la composition des boues (fyo et

fino) est reconstituée par le systéme d'équations statiques. Le sous-modele s'écrit donc:

Xy = fo (%, ,uy,W,,y,) ou xzz[C£H3aC£OaC£H35CJCO
u, :[QZMS’F;;’T;n’yozaTPaTB] et w,=[fy] (4.41)

Yy = b’No]

Le point initial est le point de fonctionnement du fichier 1, repris sur le tableau 4.6 ci-

dessous.

Qb,Msin Fam" | To" | T® | TF yo2 yNO
(kg.h™) | (m’hh) | (°C) | (°C) | (°C) | (%) | (mg.Nm™)

Fichier 1 (15h-20h) 900 6900 | 572 | 752 | 870 | 4,5 64

Tableau 4.6. Initialisation du modele des NOx.

La valeur de la teneur en azote des boues (fy) doit étre fixée. Etant donné que les données
du fichier 1 correspondent & une concentration faible de NO en sortie (64 mg.Nm™), nous
considérons que le cas correspondant a la littérature (fn=4,9%) est plus probablement le
fichier 2 (yno=314 mg.Nm™). En faisant un ratio, on trouve fy proche de 1%. Nous utiliserons

cette valeur pour l'identification des paramétres.

Avec ces données, le sous modeéle de NOx est simulé en prenant les paramétres de
référence du chapitre 3 (paragraphe 3.6). Le modéle se stabilise a yno= 1,4 mg.Nm™. Ce point
initial est trés faible et n'est pas acceptable pour utiliser le modele pour une étude de

sensibilité paramétrique.

Le sous-modele des NOx possede deux réactions R1 et R2, ce qui donne 4 paramétres a

identifier.
E, /R s 12
k(T) =k, exp(—T) , par la littérature, ko1 = 1,07*%10° 7, E.1/R=29400.

A la température TB=752°C, on a k;?=0.4 m'? .mol™®? .s"l, a la température TP=87O°C, on a

p 1.5 05 -1
ki'=72m ~.mol"".s".
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E /R .
k,(T) = k,, exp(— %) , par la littérature, ko> = 2,73*10'* et E,»/R=38160.

A la température TB=752°C, on a k2B20,02 m3.mol'1.s'l, a la température TP=87O°C, on a

k>"=0,87 m>.mol.s™.

Pour caler le modele, on propose de rendre les cinétiques constantes. Etant donné que le
modele donne moins de NOx en sortie que les mesures, on diminue k1 de la réaction R1, qui
conduit a la réduction de NOx. On peut aussi éventuellement augmenter k2. Pour cela nous

avons besoin de connaitre les concentrations en NH3 que nous donne le modele:

CNH3B =691 mg/Nm3. CNOB =1,6 mg/Nm3.
Cxms' = 114 mg/Nm’. Cxo' = 1,4 mg/Nn’,

On voit que l'on a une quantité importante de NH; qui n'est pas transformée en NO. Aussi

on peut augmenter la quantité de NO en augmentant la valeur des paramétres k,” et k,".
Par essai-erreur on trouve:
k2 = 0,7 m>.mol s k' =30 m’>.mol s
Le point de stabilisation est alors:

Cnis® =431 mg/Nnr’. Cno® =216 mg/Nnr’.
CNH3P =2 mg/Nm3 . CNOP =64 mg/Nm3 .

On voit le comportement de NH3: dans le lit bouillonnant, le phénomeéne prépondérant est
la formation de NOx a partir des NHj issus de la dévolatilisation par la réaction R2. Dans le lit

post-combustion, la réaction de réduction des NOx est la réaction la plus importante.

Le point stable est donc maintenant le point d'initialisation du sous modele des NOx. Nous
proposons a partir de ce point stable d'effectuer une étude de sensibilité des parameétres

cinétiques, afin de déterminer les paramétres les plus importants.
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4.5.2. Sensibilité des NOx et du NH3 aux variations des parameétres
cinétiques

A partir des valeurs calées au point de fonctionnement, on va étudier la sensibilité des
sorties par rapport aux variations de parametres. Cette étude permettra d’établir les parametres

les plus importants a estimer.

Les parametres sélectionnés sont au nombre de 5 :
- k8= 0,4 m'> . mol®> s
- k=72 m" mol® st
- k2B= 0,7 m>.mol s
- k'=30m’mol’ s’

= szl%.

On fait varier les valeurs de ces parametre de £50% autour de leur valeur nominale. Les
variations relatives des sorties du modele autour du point de fonctionnement sont présentées

sur la figure 4.15.
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Figure 4.15. Sensibilité de sorties du modele des NOx par rapport aux parametres a identifier.
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Sur la premiére figure, yno diminue quand k® et k,© augmentent car ils accélérent la
réaction de réduction de NOx par R1. Sur la deuxiéme figure, yno augmente quand k> et k,"
augmentent car il s'agit de la réaction de formation des NOx. Enfin la sensibilité de yno par
rapport a la fraction d'azote des boues est linéaire. Si on classe les paramétres par ordre

d'importance décroissante :
k"> fr k' >k 2 k"

En conclusion, les paramétres k,", k;® et k,” ne sont pas des paramétres auquel les NOx
sont sensibles. Aussi on conserve les valeurs de la littérature. Afin de conserver la sensibilité
par rapport aux températures, on maintient la loi d'Arrhénius. Le paramétre fy est maintenu a
1%. Pour les fichiers de validation, sa valeur sera calculée a priori en utilisant le fait que sa
quantité est proportionnelle au yno du point de fonctionnement. Enfin, le parametre le plus
sensible étant k;°, on suppose k" constant et on identifie sa valeur par minimisation d’un

critére d’erreur quadratique.

4.5.3. Estimation des parameétres cinétiques a partir de la mesure des NOx

Le sous modele des NOx est maintenant simulé avec les mesures du fichier 1 présentées
au paragraphe précédent. Les parametres sont initialisés aux valeurs de référence. On utilise

un criteére quadratique, donnant la différence entre les mesures et les sorties du modele:

7= 3 (s ()= Yo () (4.42)

i=1
Ou: J est le critére a minimiser, ynomes €St 1a mesure de la concentration en NoX, yNOsim

est la concentration en NOx du modele, n est le nombre de points mesurés.

Apres identification, le modele est simulé et la sortie yno est comparée avec les mesures

(figure 4.16).
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Figure 4.16. Comparaison de yyo mesuré avec la sortie du modele.

On voit que la courbe de la sortie du modele est trés proche de celle mesurée. La valeur du
parametre identifié est présentée dans le tableau 4.7. La valeur initiale de référence a 870°C
est 7,2. La valeur estimée est fortement diminuée, ce qui affaiblit la réduction des NOx par
NHs. La différence entre les deux valeurs est acceptable, au vu des valeurs de k2 et k,® dans
le lit bouillonnant. Le scénario actuel est que tout se passe dans le lit post-combustion, cela est
peu probable. Une explication peut étre que la teneur en azote des boues (f\=1%) ainsi que les

cinétiques du lit bouillonnant le et sz sont sous-estimées.

Parameétre Valeur de référence Valeur estimée

k" 7.2 1

Tableau 4.7. Valeurs initiales et estimées des paramétres cinétiques du modele des NOx.

4.5.4. Représentation des états non mesurés du sous modele des NOx

Sur la figure 4.17 sont représentés les autres états du modele. Les unités ont été
volontairement maintenues en unités industrielles correspondant aux mesures afin d'en

faciliter la lecture.

Les premicres figures montrent les variables d'état du lit bouillonnant. Les variations de
NHj; et NOx sont inversées (I'une diminue lorsque l'autre augmente, et inversement). Ces
variations correspondent a la réaction R2 de formation de NOx a partir du NH;. La quantité de
NH; formée a I’issue de la dévolatilisation est trés importante, et conduit a trés peu de

formation de NOXx, ce qui correspond aux cinétiques trés faibles de R2.
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La derni¢re figure montre que la concentration de NHj en sortie reste non négligeable,
bien que beaucoup moins importante. En effet la température plus €levée du four a conduit a

former encore plus de NOx, la valeur estimée de cinétique de réaction de réduction de NOx a

¢été réduite afin de permettre d'atteindre les valeurs mesurées de NOx.

Sur le modéle de NOx, en lit bouillonnant :
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Sur le modele de NOx, en lit post-combustion :
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Figure 4.17. Etats non mesurés du sous modele des NOx

4.6. Validation du modéle

Les parametres du modele sont maintenant calés, et on utilise les fichiers 2 et 3 n'ayant pas
servi a l'identification pour valider le mod¢le. Sur fichiers 2 et 3, on choisit deux plages de

mesures pour la validation. Les mesures complétes sont disponibles en Annexe C. On utilise

le mod¢le complet :
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x=f(x,u,w)

ou

x=|Ch,.CE,.Ch, . CEy CE TP Ch . Cly Ly CE ]
U =[O FL T, 6, T ]

WZ[fCO’fHZBfN]

y=[T", yyl

(4.43)

Ou x représente le vecteur d'état, u le vecteur des entrées mesurées du modele, w le

vecteur des entrées non mesurées et y le vecteur des sorties mesurées du modele.

Ces deux fichiers ayants une valeur de concentration en monoxyde de carbone nulle, on ne
pourra donc pas valider ces mesures. De plus, T et yo, sont utilisés pour la reconstruction de

. r B A 1z
perturbations fi0 et fyo1, par conséquent seules les mesures T et yno peuvent étre validées.

4.6.1. Validation du modeéle a I’aide des mesures du fichier 2

On choisit dans le fichier 2 l'intervalle de temps de 40h-50h pendant lequel la température
du four et les NOx diminuent de maniére réguli¢re. Le fichier 2 correspond a un probléme du
séchage des boues en amont du four. Avant cet intervalle de temps (Annexe C — figure C.3,
intervalle 32h-34h), on voit un arrét d'injection des boues, puis une reprise avec apport de fuel.
On peut supposer que I’humidité des boues est trés importante ou bien que les maticres

volatiles sont faibles aprés le démarrage de la nouvelle recyclage de boues.

Les entrées du modele sont présentées figure 4.18. Le débit de boues en MS est stable
autour de 800 kg.h™ environ. Le débit de I’air et la température de I’air ne subissent pas de
grandes fluctuations. La température du lit post-combustion présente une pente légérement

décroissante et la courbe est trés bruité. La concentration en oxygene est régulée a 4,5%.
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Figure 4.18. Les entrées du modele (fichier 2).

Avec les valeurs des paramétres identifiés aux paragraphes précédents, le modéle est
simulé. La teneur en azote est supposée de 1%, la répartition des composées issus de la
dévolatilisation est laissée aux valeurs de la littérature. Sur la figure 4.19 on compare les
sorties du modéle avec les mesures de température (T®) et de concentration en NOx (yno). On

voit que ces deux variables du mod¢le présentent toutes des valeurs moins €levées que celles

des mesures. Le modele n’est pas validé.
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Figure 4.19. Validation du modele a [’aide des mesures de validation dans le fichier 2.

On cherche maintenant a comprendre si un nouveau calage de la composition permet
d’atteindre les mesures, on trouve par essai-erreur :
- Pour TB, on modifie la répartition des composés volatils : fc0=23,43%, f1,=9%
(dans le fichier 1 : fc0=43,43%, f1,=3,2%).
- Pour les NOx, on modifie I’azote des boues : fy\=13% (dans le fichier 1, f\=1%).

Le modele est a nouveau simulé et les sorties sont comparées avec les mesures dans la
figure 4.20 :

- La température du lit bouillonnant est cohérente avec les mesures. La tendance
dynamique de la pente est bien reproduite, bien que la sortie du mode¢le ait un peu
plus de fluctuations.

- La concentration en NOx (yno) du modéle est cohérente avec les mesures.
Toutefois les fluctuations sont importantes, ce qui correspond au bruit de la mesure

de la température de post-combustion T.

132



Chapitre 4. Validation du modeéle avec des données industrielles

78
&35
O £
g =
'TL 78 gso
2
77 R R 25 A |
42 44 46 48 50 42 44 46 48 S0
temps (h) temps (h)

Figure 4.20. Validation du modéle a l’aide des mesures du fichier 2 aprés avoir ajusté la

composition des boues.
Nous pouvons considérer que le modele est validé pour ce fichier.

Examinons maintenant les états non mesurés du modele (figure 4.21) :

L'humidité (fixo) et la teneur en composés volatils (f,) sont tout d'abord représentées.
Nous pouvons voir qu'ils se maintiennent aux alentours de fi0= 76,7% et f,o1= 83% environ.
Ils ne reproduisent pas la 1égere pente de la température de post-combustion, ce qui confirme
I'hypothese que c'est la répartition de la composition des boues en carbone, hydrogene et azote
qui est en cause.

Les courbes suivantes montrent les variables d'état du lit bouillonnant:

e La teneur en vapeur d'eau du lit bouillonnant est un peu plus élevée que dans le
fichier 1: aux alentours de 40% au lieu de 36%.

e La quantité de monoxyde de carbone est importante, mais moins cependant que
dans le fichier 1. Ceci confirme le fait que d'avoir augmenté cette fraction apres la
dévolatilisation est réaliste.

e ['oxygene est stable, a une teneur plus élevée que dans le lit post-combustion.

e La teneur en NHj est énorme, dix fois plus élevée que dans le fichier 1, ce qui
correspond a I’augmentation de la teneur en azote dans les boues proposée. La
valeur semble globalement constante.

e Les NOx sont aussi en quantité beaucoup plus importante, la courbe présente par
contre une pente correspondant a la baisse de la température de post-combustion.

Dans le lit post-combustion, on a:

e La teneur en vapeur d'eau est identique a celle du lit bouillonnant

e La concentration en monoxyde de carbone est tres faible, et est aux alentours de

4,5 ppmv.

133



Chapitre 4. Validation du modeéle avec des données industrielles

e La quantit¢ de NH3 est encore assez importante. La pente est inverse de celle des

NOx, montrant l'activité de la réaction R2 de formation des NOx.
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Figure 4.21. Etats non mesurés du modele dans la validation du fichier 2 apres avoir ajusté la

composition des boues.
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4.6.2. Validation du modéle a I’aide des mesures du fichier 3

Le troisieme fichier de mesures correspond a un fonctionnement stable, mais avec un
dépassement de NOx au-dessus de la norme de rejet de 400 mg.Nm™. Ce fichier permet donc
de valider le modele dans les conditions de dépassement de NOx. L'intervalle de temps retenu
est entre 15h et 28h (I’intégralité des mesures est présenté dans l'annexe C), présentant une

pente 1égere des températures et des NOx. Les entrées mesurées sont présentées figure 4.22.

95
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26 28
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Figure 4.22. Les entrées mesurées du fichier 3.
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Le débit de boues en MS est trés stable a la valeur de 900 kg.h™'. Le débit de 1’air a des
fluctuations ponctuelles d'environ 300 m>.h™" autour de la valeur moyenne de 6500 m>.h™". La
température de l'air est stable et varie globalement de + 1°C, avec une variation maximale de
2,5°C. La température du lit post-combustion présente une faible pente et est tres bruitée. Les
deux températures sont beaucoup plus élevées que dans les fichiers 1 et 2. L'oxygeéne est

régulé a 4,5%.

En utilisant les valeurs identifiées des parameétres, le modele est simulé. La composition
des boues est affectée aux valeurs utilisées pour 1'identification des parametres (fv=1%). Les

résultats de simulation sont présentés sur la figure 4.23, et comparés avec les mesures.

Figure 4.23. Validation du modele a I’aide des mesures du fichier 3.

Sur la figure 4.23, on voit que la température du lit bouillonnant (T®) du modéle est plus
¢levée que la température mesurée, et a aussi plus de fluctuations a cause du bruit introduit
par la reconstruction de la fraction volatile et de I’humidité des boues. Au contraire la

concentration en NOX (yno) est moins élevée. Le modéle n’est pas validé.

On cherche maintenant a comprendre si un nouveau calage de la composition permet
d’atteindre les mesures, on trouve par essai-erreur :
- Pour T®, on modifie la répartition des composé volatils : on laisse le monoxyde de
carbone a f-0=43,43%, et on diminue la teneur en dihydrogeéne de fi1,=3,2% a
f1=2%.

- Pour les NOx, on augmente la fraction d’azote dans les boues de fN=1% a fx=2,5%.

Le modéle est & nouveau simulé et comparé avec les mesures (figure 4.24) :
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- La température du lit bouillonnant est cohérente avec les mesures. Les fluctuations
sont plus importantes, elles reproduisent celles de la mesure de la température de
post-combustion.

- La concentration en NOx (yno) est cohérente avec les mesures. De méme, les

fluctuations de la température de post-combustion se retrouvent dans cette courbe.

Figure 4.24. Validation du modele a l’aide des mesures du fichier 3 apres avoir ajusté la

composition des boues.

Ces résultats ne peuvent pas étre améliorés sans d’autres éléments. Si les mesures
disponibles ne sont pas suffisantes pour caler le modéle de maniére unique, on a cependant

réussi a reproduire le comportement dynamique.
Examinons maintenant les états non mesurés du modele (figure 4.25) :

L'humidité (fio) et la teneur en composés volatils (fyo) sont tout d'abord représentés.
Nous pouvons voir qu'ils se maintiennent aux alentours de fipo= 72% et fyo1 = 75% environ.
Ces valeurs sont trés faibles en comparaison des valeurs des fichiers 1 et 2 qui sont plutot de
I'ordre respectivement de 76% et 83%. Ils ne reproduisent pas la légeére pente de la
température de post-combustion, ce qui confirme lI'hypotheése que c'est la répartition de la

composition des boues en carbone, hydrogene et azote qui est en cause.

Les figures suivantes montrent les variables d'état du lit bouillonnant:
e La teneur en vapeur d'eau du lit bouillonnant est logiquement plus basse que dans
les fichiers 1 et 2: aux alentours de 33% au lieu de 36% et 40%.
e La quantit¢ de monoxyde de carbone est importante, et du méme ordre de
grandeur que dans le fichier 2. Ceci confirme le fait de n’avoir ajusté cette

fraction apres dévolatilisation.
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L'oxygene est stable, a une teneur assez ¢élevée entre 5 et 5,5%.

La teneur en NH; est intermédiaire entre la valeur du fichier 2 et du fichier 1. La
quantité trés importante de NOx émise serait donc due plus a une faible humidité
des boues qu'a une forte teneur en azote.

Les NOx sont par contre en quantit¢ beaucoup plus importante que dans les
fichiers précédents. Ils présentent une pente trés légére correspondant a la

diminution de la température de post-combustion.

Dans le lit post-combustion, on a :

La teneur en vapeur d'eau est identique a celle du lit bouillonnant
La concentration en monoxyde de carbone est tres faible, et est aux alentours de 7

ppmv.
La quantité de NHj est encore assez importante, mais reste inférieure a celle des
deux autres fichiers. La pente est inverse de celle des NOx, montrant 'activité de

la réaction R2 de formation des NOx.

140



Chapitre 4. Validation du modeéle avec des données industrielles

Etats non mesurés dans le fichier 3 (répartition de composés volatils et fy sont déja calés) :
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En lit post-combustion :
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Figure 4.25. Etats non mesurés du modele dans la validation du fichier 3 apres avoir ajusté la

composition des boues.
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4.7. Conclusion du chapitre 4

L'objectif de ce chapitre était de valider le modele établi au chapitre 3 avec des mesures
industrielles. Si la validation n’est pas compléte, le modele est capable de reproduire la
dynamique des mesures. La principale difficulté rencontrée a été le fait que 1'on ne dispose

pas d'informations sur les entrées du systéme.

Le premier paragraphe propose une premicre adaptation du modele aux mesures
industrielles. Le nombre de variables non mesurées étant largement supérieurs a celui des
variables mesurées, une stratégie est mise en place afin de minimiser le nombre d’états :

= Les variables d'état Cycn et Ccepa sont négligées,

* Le modéle est séparé en deux sous-modeles: un sous-modele de combustion,

: s 4 . B B B B P P P Y
variables d’¢tats : Cy, ,,Cr,Cp . T7,Cy ,Crp,T" 5 un sous-modele des NOx,

. Iy . B B P P
variables d’¢tats : Cyyy, ,Cyp, Cyyy s Cyp -

De plus, on propose de reconstruire la fraction volatile des boues en utilisant une équation
de bilan global sur l'oxygene, supposé en équilibre statique a tout instant. Le nombre de

réactions chimiques est ramené a 3.

L'identification des paramétres est effectuée sur le fichier 1, qui comporte un événement
de forme impulsionnelle (pic d'injection de matiéres grasses). L'étude de sensibilité
paramétrique permet de déduire que le parameétre le plus influent est 1'humidité des boues.
Apres différents essais, celui-ci est finalement reconstruit avec un bilan statique sur la
température de post-combustion. Enfin les parameétres cinétiques sont estimés, et les résultats
sont tout a fait corrects. La méme démarche est entreprise pour le sous-modéle des NOx, qui

conduit aussi a d'excellents résultats.

Il est procédé ensuite a la validation du modéle pour deux autres fichiers de mesure
n'ayant pas servis a l'identification des parameétres. Les résultats sont tout a fait satisfaisants, a

condition d'ajuster a chaque fichier la composition des boues.

En conclusion, des améliorations du modeéle ne sont possibles que dans la mesure ou I'on
disposerait de mesures supplémentaires. Etant donné que les mesures sur la composition des
boues seraient impossibles a réaliser en ligne, et qu'on ne peut pas effectuer d'analyse de gaz

juste apres la dévolatilisation, les mesures supplémentaires pourraient porter sur les gaz en
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sortie de four, voire en haut du lit bouillonnant. Une mesure supplémentaire importante serait
de disposer de NH3. De méme la reconstruction de 'humidité des boues est fortement couplée

avec celle de la fraction volatile. Il semble qu'une mesure du débit des gaz sortant serait utile.

Si une validation réelle nécessiterait I’apport de mesures nouvelles (composition des
boues, états non mesurés) et d’une meilleure connaissance de la dévolatilisation, les résultats
ne remettent pas en cause des hypotheéses de modélisation. Les résultats sont encourageants,
au vu de la complexité des phénoménes mis en jeu. Le modele peut dés maintenant étre utilisé

en simulation afin d'établir une stratégie de commande.
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Chapitre 5. Proposition de stratégie de commande

Le chapitre précédent a permis de confronter le modeéle établi avec des mesures
industrielles. Ce modeéle, maintenant validé, peut étre utilisé en modele de simulation. Ce

chapitre propose d’établir une stratégie de commande afin de minimiser les oxydes d’azote

(NOx).

5.1. Objectif et problématique de la stratégie de commande

5.1.1. Objectif de la stratégie de commande

L’objectif recherché est de minimiser la production de NOx (au minimum respecter la
norme), tout en garantissant une combustion compléte (au minimum respecter la norme de

CO), malgré les fluctuations possibles de la composition des boues.

Dans le four industriel dont nous avons I’exemple, les émissions de CO semblent
efficacement supprimées par le maintien d’un exceés d’oxygéne dans le four. Nous nous
attacherons donc dans ce chapitre & montrer le mécanisme qui rend cette boucle efficace et

comment elle peut étre compatible ou non avec la minimisation des émissions de NOx.

L’azote contenu dans les boues se transforme d’abord en ammoniac (NH3), puis en N,
(réaction R1) ou en NOx (réaction R2). La réduction de NOx nécessite 1’utilisation
d’ammoniac (réaction R1), mais la formation de NOx utilise aussi d’ammoniac (réaction R2).
Les stratégies proposées par [Basu et Fraser, 1991] et [Kortela et al., 1994] sont de limiter la
formation des NOx en baissant la température du four et en maintenant un faible exces d’air
au cours de la combustion du charbon. L’équipe de Werther [Werther et Ogada, 1999]
explique au contraire que 1’exces d’air n’est pas efficace sur la combustion des boues humides,
et que la méthode la plus efficace est d'éviter une température élevée. Nous explorerons donc

les effets de la température et de I’air sur la formation des NOx.

Enfin le probléme de I’incinération des boues en particulier et des déchets en général est
que la composition du combustible varie en permanence. Les parametres représentants la
composition des boues sont donc percus par le modéle comme des perturbations non mesurées,

ce qui rend le probléme de commande plus difficile a maitriser. Cependant étant donné qu’il
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n’est pas possible d’imaginer avoir la composition des boues en ligne, cette difficulté

caractérise le probléme de commande.

5.1.2. Problématique de la stratégie de commande

L’un des premier problémes que 1’on doit résoudre lorsque 1’on veut établir une stratégie
de commande est de définir : les variables a mesurer, les variables d’action, les perturbations
mesurées ou non mesurées et les contraintes sur toutes ces variables. En ce qui concerne les
mesures, le procédé industriel d’incinération des boues est bien instrumenté. On pourra donc
prendre la mesure de la concentration en NOx comme variable mesurée a réguler. Concernant
le choix des actionneurs, il existe deux possibilités: le débit de boues ou le débit d'air. Une
¢tude des caractéristiques statiques est proposée au paragraphe suivant afin de déterminer

l'actionneur le plus judicieux.

En ce qui concerne les perturbations non mesurées, les fluctuations possibles sont :
I’humidité des boues, la fraction en matiéres volatiles des boues, la fraction d’azote des boues
et la répartition des composés volatils issus de la dévolatilisation. Les trois premicres
perturbations sont considérées comme les changements de compositions de boues, mais les
trois derni€res perturbations correspondent au résultat de la réaction de dévolatilisation qui
dépend de nombreux paramétres comme la composition des boues, la température, et

l'agitation dans le four, qui vont influencer le temps de dévolatilisation.

5.2. Choix des variables d’action

Pour faire une analyse des sensibilités des sorties mesurées par rapport aux actionneurs
possibles, on utilise le modele validé dans le chapitre précédent en simulation. Afin d’étre
plus prés de la réalité industrielle, la température de 1’air entrant dans le four (T,™) est
calculée a partir d’une équation décrivant 1’échangeur de chaleur. Le mod¢le est ensuite
simulé en faisant varier les débits d’air et de boues. L’analyse des caractéristiques statiques du
modele permet de connaitre les sensibilités des sorties mesurées aux variations des débits

d’air et de boues, afin de choisir le meilleur actionneur.
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5.2.1. Modele de I’échangeur de chaleur

Un schéma de I’échangeur de chaleur est présenté figure 5.1. L’air entrant est chauffé par

le gaz sortant du four.

Les entrées de I’échangeur: Dair extérieur entrant avec le débit Fun™(Tam) et la
température ambiante T,y ; le gaz venant du four, entrant avec le débit Fg(TP) et la

température du lit post-combustion T".

Les sorties de I’échangeur : I’air sortant de I'échangeur vers le four avec le débit F,"(T,")

et la température de 1’air Tain ; le gaz sortant avec le débit Fy (Techan) €t la température Techan.

P
Gaz l Fo, T

Air

in
Fam > Tam

—

Gaz l Fga Techan

Figure 5.1. Schéma de principe de [’échangeur.

On fait les hypothéses suivantes :
- Pas d’accumulation de gaz et d’air dans 1’échangeur ;

- On suppose pour simplifier que T,"™ = Techan ;

Le bilan statique thermique de 1’échangeur est le suivant :
in in P P
cpaFampa(Tm)(T:z _];m): cngg pg(TP)(T _T'echan) (51)

AvecT" =T on en déduit I'expression de la température d’air entrant dans le four:

— %echan »

in P P
CpaFampa(Tm)T +c F pg(TP)T

am re g

T = (5.2)

in P
cpaFampa(Tam) + cngg pg(TP)
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5.2.2. Modéle de simulation

Forme générale des équations :

x=f(x,u,w)

ou
_[~5 B B B B B P P P P
x = [CH20 Ceos CNH3 s Cros Co2 Y CH20 »Ceo> CNH3 5 CNO]

in in in (53)

u=[0vs>FonsT," s Yo, "]
w= [fcoasz i
y = [ TB, yNO]
dCf,ZO

dt
% F;Zo ngo (01520

dt in
JC* Feo Ceo 2 Pco (5.4)

dl;% = sz/,[li3 V= C§H3 XV_S;;+ q’/iﬂ; .
dcﬁo 0 Cro Pwo

i | | Fo, | Co, o,
dCy,

dt

»dT”

in in in rpin BB in B
CPSmS dt (cpaFa pa(Ta"”)T:z +cpb b T;) _cpgpg(TE)Fg T _cp,cendres b (1 _fHZO)(l _ﬂol)T )

_(FIZOLHZO)_(rzg AHRszB +FénHAAHR23 +FIZAHR24)

(5.5)
dcy ,
dt
% CgZOFgB - C;ZOFgP ¢f]20
dt
CooF) —CooF, Plo
dCiH B B P P P P (5 6)
7} =| Chu Fl = CL FP 1V +| o),
dCﬁo CﬁoFgB - CzﬁoFgP (”11;0
- P
dt CoF) -CLF/; Po,
dc},
dt
| |
P BB PP P P
ey = =Ny g LT €y FLT (5 AH 1, 7" (5.7)
Avec
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Parametres cinétiques :

Notation | Signification Valeur Unité

k® Constante cinétique de la réaction R1 | 1,07%10'2 exp(-29400/T") m'’.mol*° s
dans le lit bouillonnant

k" Constante cinétique de la réaction R1 | 1 m'’.mol s

dans le lit post-combustion

ky? Constante cinétique de la réaction R2 | 2,73*10" exp(-38160/ T®) m’.mol s
dans le lit bouillonnant

ko' Constante cinétique de la réaction R2 | 2,73*10" exp(-38160/ T") m’.mol” s
dans le lit post-combustion

k" Constante cinétique de la réaction R22 | 2211 exp(-7743/T®) m’.mol” s
dans le lit bouillonnant

Kas" Constante cinétique de la réaction R23 | 3452 exp(-3001/T") m’.mol” s
dans le lit post-combustion

Tableau 5.1. Les parametres « cinétiques » dans le modele valide.

Point de fonctionnement :

Les entrées sont prises avec les valeurs moyennes du fichier 1 (tableau 4.1, chapitre 4).

Apres simulation du modele, les valeurs des sorties sont présentées dans le tableau 5.2 :

Entrées Qums" (kgh™) | Fu"(m’.h™") | fino (%) | fior (%MS) f (%MS et
cendres libérées)
900 6900 75.43 79,44 1
Sorties du modéle T® (°C) T" (°C) Vo2 (%) | Yeo (mg.Nm™) yno (mg.Nm™)
744 870 4,5 9,7 65

Tableau 5.2. Point de fonctionnement du modeéle ([ Xy, Yy/).

5.2.3. Caractéristiques statiques du modéle pour les deux actionneurs Fa"

et Qb,MSin

On trace les caractéristiques statiques du modéle pour les deux actionneurs Fop,"™ €t Qpms -
Ces caractéristiques statiques permettent non seulement une analyse de sensibilit¢ du modele

aux variations des actionneurs, mais aussi de vérifier la cohérence du modéle.

150




Chapitre 5. Proposition de stratégie de commande

Plage de fonctionnement des actionneurs (sauf indication contraire, ces contraintes sont
données par l'industriel) :

- Débit d’air : 5000 m>.h'< F,," <8500 m>.h™'. La valeur de 5000 m>.h"! est liée a la
vitesse minimale de fluidisation. Elle est calculée par des équations empiriques
développées dans I’Annexe B. La valeur de 8500 m’.h”'est la valeur maximale du
site industriel, afin d'assurer un temps de combustion des volatils suffisant.

- Débit de boues (en MS) : on ne dispose pas des valeurs minimum et maximum
industrielles. Par défaut, nous prenons = 20% autour du point de fonctionnement

statique.

Plage de fonctionnement des températures du four :
- La température du lit bouillonnant : 700°C<T®<840°C (si T® <700°C, injection de
fioul ; si ™ >840°C, arrét de I’alimentation des boues).
- La température du lit post-combustion : T'<920°C (si >920°C, injection d’eau
pour refroidir).
Plage de la teneur en oxygene dans le lit post-combustion:
- Seuil d’oxygene : 1%<0,<14% (seuil bas : 1%, arrét temporis¢ du combustible ;
seuil tres bas : 0%, arrét du four ; seuil haut : 14%, contrdle de Oz/Qb,Msi“). Plage

optimale entre 4% et 6%.

Sur la figure 5.2, les caractéristiques statiques des cinq variables d'état les plus
importantes par rapport au débit d’air sont représentées. [Xo, Yo] est le point de
fonctionnement. On analyse la sensibilité des variables d'état :

- Les températures du four T® et T* diminuent quand le débit d’air augmente. En
effet, du fait de I'échangeur de chaleur, la température de l'air est toujours
inférieure a celle du four, et a donc un effet de refroidissement. On voit que les
températures sortent des limites autorisées (T® <700°C, T® >840°C et T'<920°C)
pour la plage de fonctionnement. Ceci est dii probablement a la modélisation de
I'échangeur de chaleur, qui modifie le domaine des températures. Ajuster un
coefficient d'échange thermique permettrait d'améliorer ces valeurs. Mais ce
coefficient variant avec la température et I'humidité est difficile a caler. Etant
donné que le modele reste cohérent, on ne se préoccupera pas des valeurs limites
des températures.

- L’oxygéne sortant du four augmente avec 1’augmentation du débit d’air.
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- Le monoxyde de carbone (CO) correspond bien a un point optimal pour le débit
d’air: quand ’oxygene est limitant (<2%), alors la quantit¢ de CO augmente.
Quand I’oxygene est suffisant, la vitesse de combustion de CO dépend alors de la
température. L’augmentation du débit d’air diminue la température du four qui
diminue la vitesse de combustion de CO. Aussi la quantité¢ de CO augmente.

- Les NOx diminuent suivant I’augmentation de débit d’air a cause de la diminution
de la température. On peut voir que la formation des NOx est extrémement

importante en faible injection d’air, correspondant a une surchauffe du four.
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Figure 5.2. Caractéristiques statiques des sorties du modele par rapport au débit d air.

On constate donc, étant donné que la température de I'air permet de refroidir le four, qu’on
peut donc diminuer la température du four en augmentant le débit d'air. Ainsi dans le méme
temps on minimise les NOx. Cependant cette baisse de température accroit I'émission de
monoxyde de carbone (CO). Cette augmentation reste acceptable car le monoxyde de carbone

reste toujours largement en dessous de la norme de rejet (50 mg.Nm™).

On trace maintenant les caractéristiques statiques des sorties du modele par rapport au
débit des boues (figure 5.3). [Xo, Yo] est le point de fonctionnement. Théoriquement, une

augmentation du débit des boues conduisant a une augmentation de la quantité incinérée, les
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températures doivent augmenter et 1’oxygéne doit étre consommé en plus grande quantité.
Ceci doit aussi conduire a une formation plus importante de polluants. On voit sur la figure
5.3:

- Les températures du four T® et T augmentent avec le débit de boues.

- L’oxygéne sortant du four diminue suivant I’augmentation du débit de boues.

- Le comportement de CO a deux tendances inverses: il augmente soit quand
I’oxygéne est limitant, soit quand la température du four est faible. Le point de
fonctionnement correspond a un point optimal.

- La concentration en NOx augmente suivant le débit de boues a cause de
I’augmentation de la température. On peut voir qu'au-dela du point de

fonctionnement, la formation de NOx augmente de fagcon exponentielle.
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Figure 5.3. Caractéristiques statiques des sorties du modele par rapport au débit de boues.

On constate donc que pour diminuer la température du four, et donc la production de NOX,
il faut diminuer le débit des boues a traiter. Par rapport aux caractéristiques précédentes, les
tendances sont inversées. Les deux actionneurs agissent en sens inverse, mais conduisent aux
mémes formes de caractéristiques statiques. Dans le cas du débit de boues, les deux polluants,
CO et NOx, ont les mémes conditions de formation pour les débits au dessus du point de
fonctionnement. Le monoxyde de carbone peut par contre augmenter alors que le débit de

boues diminue, bien qu'il reste largement en dessous des normes. Quelque soit le choix de
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l'actionneur, le point de fonctionnement est proche du point optimal minimisant les émissions

de ces deux polluants.

De plus, la boucle de régulation d’oxygene existante doit toujours étre maintenue, afin de
ne jamais se trouver en configuration d’oxygene limitant. Ceci conduit & proposer soit une
commande multivariable avec un ou deux actionneurs et deux variables mesurées, soit a

coupler deux boucles, afin de garantir la stabilité¢ de I’ensemble.

Premiére : ceeeeeeeenenn.s Algorithme de
E conﬁguration E E E Commande E‘ IIIIIIIIIIIIIII E
Deuxieme | : _I Algorithme de |_ _ _ _
I configuration | 1 commande | I
_____ o 1 I— — = | H
| H
in . I E
Qoms v 1LJ 1
Consigne I N | YNo 1k
0 . Four a lit fluidisé
(45 A)) + Famm ‘
> PID Yoz
> -

Régulation
existante

Figure 5.4. Deux configurations de stratégie de commande.

Sur la figure 5.4, la premiére configuration correspond a une régulation dite de type
« amont », c'est-a-dire que 1’on ralentit la marche du four pour garantir une minimisation des
polluants en sortie. Cette régulation privilégie la qualité de l'air sortant mais a cependant
I’inconvénient d’imposer le débit des boues entrant dans le four, ce qui peut poser des

problémes de stockage ou au contraire de marche trop rapide.

L’utilisation du débit d’air comme actionneur (deuxiéme configuration) correspond a une
régulation dite «aval » : le four garde son régime de fonctionnement, et on adapte les
paramétres opératoires. La qualité est en général moins bonne mais le cott est inférieur a la

régulation dite « amont ». Pour ces raisons, nous choisissons cette stratégie de commande.

Choix de I’algorithme de commande : ce chapitre propose un PID, qui correspond au
réglage le plus simple. Cependant d’autre algorithmes linéaires ou non linéaires [Martin,
2006], commande géométrique [Isidori, 1995], commande prédictive [Foulard et al., 1987],

[Garcia et al., 1989] pourront étre élaborés par la suite.

154



Chapitre 5. Proposition de stratégie de commande

5.3. Proposition de stratégie de commande

5.3.1. Cahier des charges

La stratégie de commande peut donc maintenant €tre représentée sur la figure 5.5. On peut
définir :
- La variable d’action : le débit d’air (Fam™).
- Les variables a réguler : ’oxygene (yo2), les NOx (yno).
- Le débit de boues agit comme une perturbation mesurée. La composition des

boues et la répartition des composés volatils agissent comme des perturbations non

mesurées.
Répartition des
composés volatils
Composition
des boues
Qus” l
) ) yNoO

R . Famm >
> Algorlthmg de ,| Four a lit fluidisé

commande yor -

Figure 5.5. Représentation de la stratégie de commande.

Objectif : respecter les normes malgré les contraintes sur les variables du procédé et les

actionneurs. Rejeter les perturbations.

La norme des polluants (norme européenne) : valeur maximale
- NOx :200 mg.Nm™.
- CO:50 mgNm™.

On rappelle les valeurs des contraintes:

Contrainte d’action :

- Débit d’air : 5000 m>.h! < Famin <8500 m’.h! (valeur industrielle).
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Contraintes sur les variables d'état:
- Température du four : 700°C<T?<840°C; T"<920°C.
- Oxygeéne : 1%<0,<14%, point optimal entre 4 et 6%.

5.3.2. Stratégie proposée

On cherche une stratégie simple a réaliser dans ’industrie. La figure 5.6 représente la
stratégie de commande proposée. Deux valeurs de consigne et deux boucles sont mises en
parallele. La premiere boucle est celle existante sur site industriel. Quand l'interrupteur est

connecté sur cette boucle, le four fonctionne comme sur le site industriel.

Au point de fonctionnement, on choisit les valeurs :
ro2 = 4.5% (consigne industrielle),
Kulp=ro2-yo=4.5-45=0%.

Kulmin =102 - Yoomax = 4.5 - 14 =-9.5 %.

Kulmax =102 - Yoomin = 4.5 - 1 =3.5 %.

Donc
Kul pin < Kul < Kul pax

La deuxieme boucle est utilisée uniquement en cas de dépassement de NOx. En
fonctionnement habituel, la quantité de NOx est trés basse, donc e; est un nombre positif trés

grand, et Ku2 est négatif. Au point de fonctionnement:

rvo = 100 mg.Nm'3 (valeur arbitraire).

Ku2 = -(tno - yno) = - (100 - 64) = -36 mg.Nm™
KU2min = -(tNO - YNOmin) = (100 - 0) = -100 mg.Nm"
Ku2max = ~(INO - Ynomax) = -(100 - 400) = 300 mg.Nm"™

Au point de fonctionnement, on a donc Kul, > Ku2,

Lorsque la quantité de NOx augmente, a un moment donné, Ku2 devient plus grand que
Kul a cause des différences d'échelles. On bascule alors sur la deuxiéme boucle. Quand a

nouveau la norme est respectée, le basculement se fait a nouveau sur la premiére boucle.
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Composition
T : des bmﬁs .
Kul ; E in épartition des
i o ! Qovis compogés volatiles
s S KSTT) S :
Kul -Kw2>0" & f,» NO
Kul - Ku2§< 0 Four a lit fluidisé o

_________________________

Figure 5.6. Stratégie de commande proposée.

Dans la boucle d’oxygene, on maintient le contrdleur utilisé dans le site industriel :
1
C(p)=721+— 5.15
1(p) ( 60pj (5.15)

Pour la deuxieme boucle, les paramétres du correcteur Cy(p) sont déterminés a partir de
I’identification d’une fonction de transfert [Stephanopoulos, 1984], [Borne, 1993], [De
Larminat, 1993].

Détermination d'une fonction de transfert G,(p):

Pour trouver le correcteur dans la boucle des NOx, on détermine d’abord une fonction de

transfert:

Yrno (D)

G,(p)= Fin ()

(5.16)

La caractéristique statique de yno en fonction du débit d’air est non linéaire (figure 5.2).
Afin de déterminer le domaine de linéarité du systéme, on trace a nouveau la caractéristique
statique sur une plage limitée autour du point de fonctionnement (figure 5.7). On voit sur la
figure que la caractéristique est non linéaire, et que la zone réelle de linéarité est tres restreinte
(6880 - 6920 m’.h™") et correspond & la tangente au point de fonctionnement. Cependant,
l'erreur n'étant pas trés importante pour une zone plus grande, on peut considérer que la zone

linéaire autour du point de fonctionnement est:
82 rng.Nm'3 <yno <50 mg.Nm'3

6800 m>.h™! < F,,™ < 7000 m>.h™!
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Figure 5.7. Caractéristique statique de yyo en fonction du debit d air.

On applique maintenant un échelon sur le débit d’air (F.m™ passe de 6900 m*h™ a 6880
m’.h™") correspondant 4 la zone linéaire. On trace sur la figure 5.8 la réponse indicielle de la

variation de yno par rapport au point de fonctionnement (var yxo ).

4 :
. B,16 100%
E 3F gy T e T
S
E
o 2199 63% 4
3
a
>
l, |
T=368s Tr5%=1065s
0 | 1 | | | | | | 1
0 200 400 600 800 1000 1200 1400 1600 1800 2000
temps (s)

Figure 5.8. Réponse indicielle de yno par rapport de F,," dans le domaine linéaire.

Sur la figure 5.8, on constate qu'il n'y a pas de point d'inflexion, et que la tangente a
I'origine est non nulle. Cette réponse est donc proche d’une réponse d’une fonction de

transfert du premier ordre, de la forme:
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K

G,(p)= (+7p)

(5.17)

On peut déterminer simplement les parameétres de la fonction de transfert du premier ordre

a partir de la figure 5.8.

Gain statique: K=-0.16
Constante de temps: T =368 s
Le temps de réponse a 5% théorique est Tr5% =3 * t=1104s = 18,4 min

Si on mesure le temps de réponse, on trouve: Tr5% =1065s=17,8 min
On obtient donc bien un systéme du premier ordre. La fonction de transfert est la suivante :

0.16

Gz(P)Z—m (5.18)

Calcul du régulateur C,(p):

Afin de supprimer l'erreur statique, et surtout de rejeter au mieux les perturbations, on
propose un correcteur PI. On utilise la méthode des pdles dominants et on souhaite diviser le

temps de réponse de la fonction de transfert par 3.

On obtient le correcteur suivant :

1
C,(p) _19.4(1+ 368]9} (5.19)
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5.4. Résultats de simulation pour la boucle de NOx seule (suivi de
consigne ryo)

On teste d'abord les performances de la boucle de NOx seule (figure 5.9).

Composition

des boues  Repartition des

Qoms™ l C]mposés volatils

Saturation l
Ku, Famin

YNo
Ce) | — /T > Four a lit fluidisé —

(S
'NO + 2 -1

A 4

Figure 5.9. Boucle de NOx seule.

Le four a lit fluidisé est simulé a ’aide du mod¢le validé. A titre de comparaison, nous
présentons aussi les résultats si le four est simulé avec la fonction de transfert G,(p). Pour que
la simulation soit la plus réaliste possible, nous avons ajouté dans la boucle de commande une

saturation de 1’actionneur.

1°" test dans la zone linéaire.

Tout d’abord, on fait un permier test en restant dans la zone linéaire. Sur la figure 5.10, la

3 et 50 mg.Nm™. On voit que quelque soit le modéle

consigne ryo varie entre 80 mg.Nm’
utilisé (modele non linéaire validé ou fonction de transfert), la sortie yno suit la consigne et
les deux courbes sont confondues. La variable d'action F,," réagit par pic aux changements
de consigne. Les pics liés au modele non linéaire ont 1égérement plus d'amplitude que ceux

du modéle linéaire.
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Figure 5.10. 1 “ test de suivi de consigne (ryo) dans la zone linéaire.

2°™M test: limite de saturation du débit d'air

En augmentant les amplitudes des échelons de consigne, on cherche la limite de la
stratégie de commande. La premiére limite atteinte est la saturation de l'actionneur en régime
transitoire. La figure 5.11 montre des résultats de simulation pour des valeurs transitoires de

Fam'" proches des contraintes.

La consigne rno varie entre 150 mg.Nm'3 et 30 mg.Nm'3. Les sorties yno du modele et de
la fonction de transfert restent identiques, grace a I’action Fo,™ qui agit plus sur la fonction de

transfert que sur le modele non linéaire.
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Figure 5.11. 2°™ test de suivi de consigne (rno) dans la zone non linéaire.

3°M test: essai en saturation

Dans ce test, on fait varier la consigne ryo de maniere a mettre en évidence la différence
entre le modéle non linéaire et la fonction de transfert en saturation des actionneurs. On
rajoute dans la boucle de commande une saturation de ’action Fap,," entre 5000 m>.h™ (MIN)

et 8500 m’.h"!' (MAX).

Sur la figure 5.12, la consigne varie entre 400 mg.Nm™ et 10 mg.Nm™. La sortie ynxo du
modele suit correctement la consigne. Par contre celle de la fonction de transfert ne suit pas
bien pour le premier échelon. En effet, quand la consigne est égale a 400 mg.Nm™, le débit
d’air atteint sa limite inférieure et la sortie de la fonction de transfert ne peut pas suivre la
consigne. En revanche, pour le modéle non linéaire, 1'amplitude du pic transitoire du débit
d'air est beaucoup moins importante et permet le suivi de consigne. Ceci est di a la forte non
linéarité du procédé¢, ou yno est extrémement sensible a la température (et donc au débit d'air)
pour des fortes concentrations de NOx. Nous pouvons donc conclure que la boucle reste

efficace méme en dehors de la zone linéaire.
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Figure 5.12. 3°" test de suivi de consigne (rno) dans la zone limite autorisée.

5.5. Résultats de simulation pour la stratégie de commande

Ayant vérifié le fonctionnement de la boucle de NOx seule, nous pouvons maintenant
simuler 1'ensemble de la stratégie de commande. Aprés vérification du fonctionnement de la
stratégie de commande, on teste la stratégie de commande pour les perturbations les plus

courantes: variations du débit de boues et variations de la fraction volatile.

5.5.1. Vérification du basculement des commandes

On va vérifier que la stratégie de commande fonctionne, et que le basculement d'une
boucle de commande a I'autre fonctionne correctement et n'induit pas de probléme transitoire

au moment du basculement.

Le principe consiste a faire varier la sortie yno du modele, en provoquant un dépassement
de consigne. Deux tests sont proposés : un premier test en échelon, puis un deuxieéme test en
rampe. Afin de modifier la sortie yno du modele sans ouvrir la boucle, on agira sur la fraction

volatile des boues.
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1*" test de basculement : échelon de f,, :

Afin de réaliser le premier test, on trouve par essai-erreur un profil de la fraction volatile
(fyo1) permettant de provoquer sur le modele en boucle ouverte un échelon de la sortie yno du
modéle (yno max = 214 mg.Nm™). On applique ensuite ce profil sur le procédé avec la

stratégie de commande. Les résultats sont présentés sur la figure 5.13.

Dans ce profil d’échelon de la fraction volatile, f,, passe du point de fonctionnent 79.44%
a 82.44% (+3%) entre 1h et 2h. Ensuite, f,, retrouve le point de fonctionnement entre 2h et 3h.

La méme séquence est répétée ensuite.

Concernant la variable de commande Famm, elle augmente du point de fonctionnement

6900 m>.h™" jusqu’a la valeur max de 7353 m>.h™.

On vérifie sur la dernicre figure que le basculement des deux commandes s’effectue bien
lors du dépassement de la valeur de référence de yno. Sur la courbe de yo,, on voit que la
variable est régulée a 4,5% quand la régulation s’effectue sur la boucle d’oxygene, et que sa
valeur est plus grande pour la boucle des NOx. De méme, pour la courbe de yno, on voit que
sa valeur est 4 la valeur de référence de 100 mg.Nm™ quand la boucle des NOx est
sélectionnée. Concernant le régime transitoire, yno a moins de dépassement et revient plus

rapidement a la valeur de consigne que dans le cas de la boucle d’oxygene, qui est trés lente.

Si I’on observe le comportement de Kul et Ku2, on observe que leur différence d’échelle
est trés grande et de 1'ordre de 10* (Kul: 107, Ku2: 10"). Cette différence rend le

basculement stable.

Conclusion : le régime transitoire se passe bien. Il n’y a pas d’instabilité ou de régime
transitoire oscillant lors du passage d’une boucle de commande a I’autre. Les amplitudes des

régimes transitoires ne sont pas trop importantes.
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2eme test de basculement : rampe de f,o

Dans le deuxieme test, on trouve par essai-erreur un profil de la fraction volatile (fyo1)
permettant de provoquer sur le modele en boucle ouverte une rampe de la sortie yno du
modeéle dépassant la consigne (yno max = 203 mg.Nm™). On applique ensuite ce profil sur le

procédé avec la stratégie de commande. Les résultats sont présentés sur la figure 5.14.

Dans ce profil, f,, augmente linéairement du point de fonctionnent 79.44% a la valeur de
82.44% (+3%) entre 1h et 2h, ensuite, f,, diminue linéairement de 82.44% a 79.44% (-3%)

entre 2h et 3h. Ce profil est refait a remplacer par ce profil est reproduit entre 4h et 6h.

Le débit d’air Famin suit les fluctuations de f,,. Les non linéarités du modéle sont bien

visibles.

La sortie yop, aprés une tres légere baisse augmente pour suivre 1’augmentation du débit
d’air. Quand la boucle de régulation d’oxygene est enclenchée, celle-ci baisse de manicre plus

lente, le réglage de la boucle étant plus lent.

La sortie yno suit I’augmentation de f,. A partir de la valeur de référence (100 mg.Nm'3),
elle se stabilise avec une erreur statique due a la perturbation non mesurée. Cette erreur est

due au temps important di au régime transitoire.

Au point de fonctionnement, la sortie yno est inférieure a la consigne (100 mg.Nm™), Kul
est plus grand que Ku2, la boucle de commande fonctionnant est donc la boucle d’O,. Quand
fyo1 atteint 81%, la sortie yno dépasse alors la consigne, Ku2 devient plus grand que Kul, ily a
basculement vers la boucle de NOx. Quand f,, diminue, la sortie yno est proche de la
consigne, et il existe une zone transitoire entre 2.1h a 2.25h (9 minutes) avec des oscillations

entre les deux boucles de commande.
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Figure 5.14. Test de basculement des commandes sur les rampes de f,,.
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Ce régime d’oscillations est agrandi sur la figure 5.15. Les oscillations sont mises en

évidence sur les courbes de Fay,'" et yno.

On voit que les valeurs de Kul et Ku2 sont trés proches : Kul est négatif car I’oxygéne est
supérieur a sa valeur de consigne, Ku2 est aussi négatif, car yno passe légérement en dessous
de la valeur de référence. Ces oscillations durent peu de temps, et ce cas est relativement peu
probable, car yno est généralement soumis a de grandes variations d’amplitude. Pour les
simulations suivantes, nous utiliserons donc cette stratégie, sans modifications. Par contre, en
cas d’implantation sur site réel, une solution devra étre envisagée. Cela pourra étre par

exemple une hystérésis.
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5.5.2. Comparaison des stratégies en rejet de perturbation non mesurée: fy,

On teste maintenant les différents cas qui peuvent €tre rencontrés par le four industriel.
Dans ce test, on fait varier la fraction volatile qui est considérée la perturbation la plus
fréquente dans le site. On applique a nouveau un échelon sur f,,), et on compare les résultats
avec la boucle sur 'oxygeéne seule (PID industriel). Les autres tests sur les autres
perturbations non mesurées (1I’humidité, la fraction d’azote, les composés volatils issus de la

dévolatilisation) donnent des résultats similaires. Ils sont présentés dans I’ Annexe E.

Sur la figure 5.16, les résultats de la stratégie proposée sont comparés avec ceux du PID
industriel. La fraction volatile, f,,; monte du point de fonctionnent 79.44% a la valeur 82.44%

(+3%) pendant 2h, avant de revenir a son point initial.

Pour la boucle de régulation industrielle, si la fraction volatile des boues augmente, cela
induit une augmentation des réactions de combustion, et donc une consommation plus grande
d’oxygéne. La boucle de régulation d’oxygene agit donc sur une telle perturbation. Cependant
celle-ci va ramener yo, a sa valeur de consigne de 4,5 %, ce qui n’est pas du tout suffisant
pour les NOx, qui dépassent la valeur de la consigne de 100 mg.Nm™. Nous voyons pourtant
que les écarts sur le débit d’air entre les deux stratégies ne sont pas trés importants, mais que

cela induit une forte variation sur les NOx en sortie.

Les variables d’¢tat du lit bouillonnant sont présentées sur la figure 5.17. Pendant
I’augmentation de f,;, on voit que I’humidité diminue, la quantit¢ de monoxyde de carbone
diminue également. Pour la quantit¢ d’oxygeéne dans le lit bouillonnant, la boucle de
régulation fait baisser la teneur en oxygene, tandis qu’elle est au contraire augmentée avec la
stratégie proposée. Pour les teneurs en composés azotés (NHsz et NOx), NH3 diminue, tandis
que NOx augmente. Enfin, la température du lit bouillonnant est nettement plus faible (de

20°C environ) avec la stratégie proposée.

Les variables d’état du lit post-combustion sont présentées sur la figure 5.18. L humidité,
le monoxyde de carbone, I’ammoniac et la température ont le méme comportement que dans
le lit bouillonnant. La température du lit post-combustion est également fortement diminuée
d’environ 20°C. On vérifie que dans les deux cas le monoxyde de carbone CO reste en

dessous des normes autorisées, et reste méme inférieur a la valeur du point de fonctionnement.
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de commande (test sur f,).

En conclusion, la boucle de régulation d’oxygene seule réagit également a une variation
de la fraction volatile des boues. Cependant, étant donné qu’elle régule I’oxygeéne, cette
boucle ne permet pas de garantir que la combustion est optimale (maintien du CO et des NOx
en dessous de la valeur maximale autorisée). La stratégie de commande est donc meilleure, et
permet de garantir le respect des normes de rejet. De plus, elle n’induit pas beaucoup de

différence de comportement du four, et le débit d’air nécessaire reste raisonnable.
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5.5.3. Comparaison des stratégies en rejet de perturbation mesurée: le débit
des boues

Des variations du débit des boues sont obligatoirement rencontrées dans le site industriel.
L’augmentation du débit de boues introduit plus de combustible dans le four, augmentant la
combustion : les températures augmentent, les NOx augmentent et I’oxygene diminue. Dans
ce test, on fait varier le débit des boues qui est considéré par le modéle comme une
perturbation mesurée. Sur la figure 5.19, les résultats de la stratégie proposée sont comparés

avec ceux du PI industriel.

Un échelon est appliqué sur le débit de boues (de 900 kg.h™ jusqu’a 1000 kg.h™). On voit
que la différence entre les deux stratégies de régulation n’apparait qu’au début de 1’échelon,
de 0.5h a 1h environ. Ensuite, les deux stratégies sont confondues. Lorsque 1’échelon de
boues intervient, 1’oxygeéne diminue de maniére prévisible. La boucle de régulation de
I’oxygéne (PI industriel) réagit donc en augmentant le débit d’air entrant, ce qui permet de
remettre ’oxygeéne a sa valeur de consigne, et dans le méme temps, diminuer les NOx. La
stratégie proposée n’a pas tout a fait le méme régime transitoire : le débit d’air entrant réagit
de maniere beaucoup plus rapide a I’échelon de boues, permettant un dépassement transitoire
des NOx moins ¢élevé. Puis, lorsque yno rejoint sa valeur de consigne, la commande bascule

sur la boucle d’oxygene, ce qui explique les cassures dans les courbes au temps 1h environ.

Les variables d’état du lit bouillonnant sont présentées sur la figure 5.20. On voit que
globalement la différence entre les deux stratégies est peu importante et principalement
quantitative. Pendant I’augmentation du débit de boues, on voit que I’humidité connait un pic
puis revient a une valeur stable. La quantit¢ de monoxyde de carbone augmente globalement.
Pour la quantité d’oxygene dans le lit bouillonnant, la différence entre les deux stratégies est
peu importante, ainsi que pour les amines (NHj3), elle par contre importante pour les NOx.
Enfin, la température du lit bouillonnant est plus faible en régime transitoire (de 20°C environ)

avec la stratégie proposée.

Les variables d’état du lit post-combustion sont présentées sur la figure 5.21. L’ensemble
des variables d’état sont relativement peu différent dans les deux cas. Plus précisément, les
pics de variation en régime transitoire sont moins importants dans le cas de la stratégie

proposée, garantissant un meilleur fonctionnement du four.

174



Chapitre 5. Proposition de stratégie de commande

En conclusion, la boucle de régulation d’oxygeéne seule réagit également a une variation
de la fraction volatile des boues. Cependant, étant donné¢ qu’elle régule 1’oxygene, cette
boucle induit de forts dépassements transitoires de NOx et des températures. La stratégie de

commande est donc meilleure en régime dynamique.

175



Chapitre 5. Proposition de stratégie de commande

1000+ B

900

Qous” (kg.h™)

800+ .

1 1 1 1 1
0 0.5 1 15 2 25 3
temps (h)

7800 T

-

—— Commande industrielle
Commande proposée

] | |
0.5 1 1.5 2 2.5 3
temps (h)

4.5

Yoz (%)

i
rNo=100 V'\\L

Yno (Mg.Nm)
=
)
]

o
o
T

r
=]
\

|
0 0.5 1 1.5 2 2.5
boucle NOx

w

boucle O,

Basculement
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5.5.4. Comparaison des stratégies de commande sur les mesures industrielles

La stratégie de commande proposée est simulée maintenant a 1’aide des mesures
industrielles. Les sorties du modele et le débit d’air sont comparés aux mesures. La consigne
de yno est mise a 100 mg.Nm™. Les tests sont effectués sur deux fichiers de dépassement des
NOx : le ficher 2 (NOx a 300 mg.Nm'3) et le fichier 3 (NOx a 500 mg.Nm™). Les résultats

sont similaires. Le test de la commande sur les mesures du fichier 3 est présenté en Annexe F.

Test de la commande sur les mesures du fichier 2 :

Les résultats sont présentés sur la figure 5.22. La stratégie de commande est réalisée a
partir du temps t=42h. Le débit d’air, aprés un grand pic a 8500 m’.h”', est maintenu a 7000
m’.h™", une valeur plus élevée que les mesures. L’oxygéne (yoz) est a une valeur légérement
supérieure a 4,5% (environ 5,3%). Les NOx (yno) dans le cas de la stratégie proposée sont
maintenues a la valeur de consigne (100 mg.Nm™). La quantité de monoxyde de carbone yco
est trés faible. Les températures ont une différence de plus de 30°C d’écart entre les deux
stratégies de commande, ce qui est trés important. Enfin le basculement entre les deux boucles
de commande est mis en évidence sur les deux dernieres figures. Il semble que, contrairement
a ce que I’on a supposé dans les tests précédents, la stratégie de commande ait tendance a
osciller entre les deux boucles. Ces oscillations ne sont pas visibles sur les autres courbes, les
transitions étant trop courtes. Ceci confirme cependant qu’il faudra améliorer la boucle pour

éviter cet effet.
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5.6. Conclusion

Dans ce chapitre, on a tout d’abord établi le cahier des charges de la commande et procédé
a une analyse du comportement du modele pour établir une stratégie de commande pertinente.
L’étude nous a amené a prendre comme variable d’action le débit d’air entrant dans le four.
Contrairement a une action sur le débit de boues entrant dans le four, le débit d’air permet de
maintenir le régime de fonctionnement du four. Cette variable permet d’agir indirectement sur
la température du four par le fait que Iair est chauffé par un échangeur de chaleur avec les
gaz sortants du four. Une augmentation du débit d’air induit donc toujours un refroidissement

du four, ce qui limite la formation des NOx.

La stratégie de commande est donc établie, et nécessite un basculement entre deux
boucles de régulation : la boucle de régulation de 1’oxygene, qui fonctionne quand il n’y a pas
de problemes de dépassement de NOX, et la boucle de régulation des NOx, qui régule les NOx
a une valeur inférieure a la limite autorisée. Les parametres du correcteur de la boucle de
régulation des NOx ont été calculés, et les performances de cette boucle ont été testées en
simulation. La limitation principale de cette régulation est due aux contraintes sur le débit

d’air.

Il a ensuite été¢ procédé a des simulations permettant de comparer les performances des
deux stratégies industrielles : des échelons de perturbations ont été effectués. Les résultats ont
montré que la stratégie proposée permet d’améliorer le fonctionnement du four et de garantir
les rejets de NOx, non seulement en régime établi, mais aussi en régime transitoire. Les
simulations ont ensuite été effectuées sur les fichier industriels, qui ont confirmé 1’intérét

d’une telle stratégie de commande.

Avant de pouvoir tester cette commande sur site industriel, il reste a améliorer le
basculement entre les deux boucles, qui a tendance a osciller. De plus, cette commande donne
des variations brutales sur le débit d’air, et les actions sont relativement longues. Les
performances pourraient étre améliorées en établissant des algorithmes de commande avancés
utilisant le modele non linéaire, et permettant donc de mieux anticiper ’effet des
perturbations sur les NOx. Cependant, les résultats sont suffisants pour montrer qu’une

stratégie de commande pertinente permet de maitriser les émissions de NOx.
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Conclusion générale et perspectives

L’objectif de ce travail était de modéliser un incinérateur de boues en lit fluidisé en vue de

maitriser les émissions d’oxyde d’azote (NOx). Nous pouvons dire que cet objectif est atteint.

La premicre difficulté a été le manque d’études sur le sujet. Il a fallu adapter une
bibliographie tournée vers d’autres combustibles (charbon, biomasse, déchets) aux boues des
station d’épuration. Par contre, des travaux importants de caractérisation du comportement
des boues en combustion ont permis de formuler des hypothéses argumentées sur

I’incinération des boues en lit fluidisé.

La deuxiéme difficulté a été lice a la complexité des phénomenes mis en jeu, conduisant a

un modele lourd a mettre en ceuvre.

La troisieme difficulté, pour la validation du modele, est le fait de ne pas disposer de
mesure dynamique de la composition des boues. Ce point est un obstacle important a

I’amélioration du fonctionnement du four.

Ces difficultés ont cependant pu étre surmontées, et nous avons validé le modéle avec des

mesures industrielles et proposé une stratégie de commande.

Le chapitre 1 permet de poser le contexte général de I’incinération des boues en lit fluidisé.
L’analyse de la composition des boues permet de mettre en évidence une forte teneur en
humidité, fraction volatile et cendres. De plus, la teneur en azote est beaucoup plus importante
que pour les autres combustibles. La partie carbonée particulaire (carbone fixe) est tres faible.
L’¢étude bibliographique des commandes en lit fluidis¢ a montré la nécessité¢ d’établir un
modele non linéaire de connaissance explicitant la formation et la réduction des oxydes
d’azote (NOx). La stratégie de commande doit stabiliser le procédé, malgré les fluctuations de
la composition des boues, et maintenir un exces d’air suffisant pour assurer une combustion

complete (boucle de régulation d’oxygéne).

Le chapitre 2 détaille les phénomenes de combustion des boues. A partir de la littérature
existante, les étapes suivantes sont détaillées :

= Séchage et dévolatilisation des boues. Cette étape est mal connue et dépend a la

fois de la composition des boues et des conditions opératoires. On utilise donc une

répartition des gaz empirique.
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» Le principe de formation et de réduction des oxydes d’azote (NOx), qui se forment
a partir de 1’azote des boues, par I’intermédiaire des composés NHz et HCN.

Enfin, le schéma réactionnel de référence est présentg.

Le chapitre 3 établit les équations du modéle. Les hypothéses principales sont :
= géparation du four en deux zones parfaitement agitées (lit bouillonnant et lit post-
combustion).
* pas de solides réactifs dans le four.

Le modéle comporte 16 variables d’états. Sept réactions chimiques ont été sélectionnées
dans le lit bouillonnant et six dans le lit post-combustion. Le modéle comporte trois entrées
mesurées (débit de boues, débit d’air, température de I’air injecté dans le four) et trois entrées
non mesurées (humidité, fraction volatile, teneur en azote). Les parametres sont tres

nombreux. Ceux qui vont influer sur la dynamique du modele sont les paramétres cinétiques.

Le chapitre 4 est I’étape de validation du modéle avec les mesures industrielles. Afin de
réduire le nombre de variables d’états, celui-ci a été adapté :
= Les variables d’états les moins importantes, et celles qui sont non mesurables sont
négligées.
= Le modele est séparé en deux sous modeles : un modele de combustion et un
modele des NOx.

De plus la composition des boues (humidité, fraction volatile) a été¢ en partie reconstituée
par des bilans statiques utilisant les mesures de température et d’oxygeéne. Les valeurs des
paramétres du modele sont treés différentes de la littérature. Elles permettent une adaptation du
modele aux hypothéses de simplification. Cependant pour chaque fichier disponible, nous
avons ¢€té obligés d’estimer un paramétre supplémentaire li¢ a la composition des boues ou a
la répartition des composés volatils. Avec cette adaptation pour chaque fichier, les résultats de

validation sont suffisants pour valider les hypothéses du mode¢le.

Le chapitre 5 a permis d’utiliser ce modele validé en simulation pour établir une stratégie
de commande pertinente. Le choix s’est porté sur une amélioration de la boucle de régulation
d’oxygene : celle-ci fonctionne quand il n’y a pas de dépassement de NOx, et bascule sur une
boucle de régulation de NOx en cas de dépassement de la norme autorisée. Cette stratégie
fonctionne car la température de 1’air est liée au débit d’air entrant et permet donc de refroidir

le four. Cette régulation montre une amélioration certaine par rapport a la boucle existante.
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Conclusion générale et perspectives

Concernant le mod¢le, les améliorations suivantes pourraient étre apportées :
= Avoir plus de connaissances sur la dévolatilisation et la répartition des composés
volatils.
* Tenir compte du carbone fixe.
= Tenir compte des cendres.
Le modg¢le serait alors encore plus complexe, puisque on ne pourrait plus faire I’hypothese

hydrodynamique des réacteurs parfaitement agités a cause de la phase solide.

En ce qui concerne la validation du modéle, et son utilisation éventuelle en ligne, il
faudrait pouvoir :
= Obtenir des mesures supplémentaires sur le débit de gaz sortant, les concentrations
de ’ammoniac (NHj3), de la vapeur d’eau (H,0), ...
* Mesurer la composition des boues en entrée. Ceci semble techniquement
impossible. Toutefois, certaines corrélations pourraient étre établies a partir de

mesures en amont sur 1’effluent liquide a traiter.

Ces améliorations permettraient d’aller plus loin dans la connaissance des phénomenes, et
de pouvoir utiliser un modele pertinent dans une stratégie de commande avancée. L’objectif
de commande est de stabiliser le fonctionnement du four afin de maitriser les NOx, malgré les
fluctuations de I’entrée du four (composition, quantité des boues). Pouvoir anticiper la
composition des boues (humidité, fraction volatile, teneur d’azote) permet d’établir une
stratégie de commande anticipant I’effet sur le comportement du four. Ainsi une commande

prédictive respectant les contraintes de fonctionnement serait bien adaptée.

Le travail a permis de faire le point sur les connaissances actuelles sur les émissions de
NOx d’un incinérateur de boues en lit fluidisé. Il a été montré qu’un certain nombre de
connaissances supplémentaires permettrait d’aller plus loin. Cependant, au vu de la

complexit¢ des phénomeénes mis en jeu, les résultats sont excellents et contribuent a

[’amélioration de la maitrise des émissions de NOx dans la combustion de boues en lit fluidisé.
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Annexes

Annexe A. Calcul des masses volumiques des gaz

Propriété des gaz parfaits :

Le comportement des gaz parfaits est décrit par 1’équation (A.1) :
pV =nRT (A.1)

Cette équation donne la relation entre la pression, le volume et la température pour une
quantité¢ de gaz constante. R est la constante des gaz parfaits et n la quotité de matiére. Pour
calculer la masse volumique du gaz en fonction de la température, on introduit la masse m; du
composant 1 (kg) en remplagant n par mi/M;, M; est la masse molaire de composant i

(kg.mol™"). La masse volumique du gaz parfait s’écrit alors :

pM,
pi(T) = E (AZ)

Calcul de la masse volumique de I'air p,,, :

A la pression atmosphérique et en assimilant ’air a un gaz parfait, 1’équation A.2 s’écrit :

I)()Mair

Pary =~ pr (A.3)
Ou:

- Py désigne la pression atmosphérique, 101300 Pa.

- R est la constante universelle des gaz parfaits, 8,314 J.mol™" K.

- M, est la masse molaire de ’air :

M, =021xM, +0,79x M, =0,029 kg.mol" (A.4)
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Calcul de la masse volumique du gaz sortant du four Per -

Dans le four a lit fluidisé, la partie gazeuse est constituée de ’air entrant et du mélange
gazeux produit par la combustion des boues. En toute rigueur, la masse volumique du gaz
change avec la composition des gaz et leur température. On suppose que le mélange gazeux se
comporte comme un mélange idéal de gaz parfaits, la pression étant la pression

atmosphérique. L’équation A.2 s’écrit :

M,
Pay = ORT l (A.3)
Ou M, est la masse molaire du mélange gazeux, il est égal a :
Mmel = Z aiMi (A6)

a; est la fraction molaire de gaz i dans le lit, M; est la masse molaire de gaz i.
On suppose que la combustion est complete dans le four. Ainsi les composés gazeux
principaux sont : Oy, Ny, CO,, H,O. Par exemple, dans un incinérateur a lit fluidis¢ alimenté

en boues humides (siccité<30%), la composition des fumées est la suivante :
0% / CO% / N2% / HaO% = 4%/ 7% / 47% / 42% (%volumique) [Guibelin, 2000]
Avec cette composition, on a :

M, =004xM, +0,07xM, +0,47xM, +0,42xM, ,=0,025 kg.mol" (A.7)

Ml est plus petit que la masse molaire de 1’air (0,029 kg.mol™), ¢’est-a-dire que le gaz
sortant du four est plus 1éger que 1’air en raison de sa forte teneur en vapeur d’eau dans le gaz

(autour de 40%).
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Annexe B. Calcul de l1a hauteur du lit bouillonnant

Dimensions et parametres opératoires du four

Signification Valeur Unité
Hauteur 6 m
Diameétre 4,17 m
Masse de sable 14000 kg
Débit d’air de fluidisation Typiques : 6500 m’.h’
Min : 5000 Max : 8500
Température du lit bouillonnant Typiques : 760 °C
Min : 700 Max : 840

Tableau B.1. Dimensions et paramétres opératoires du four (données industrielles).

Calcul de la hauteur du lit bouillonnant par corrélations empiriques

Les corrélations empiriques sont issues des références [Howard, 1981] et [Shakourzadeh,

1992]. Les valeurs des parametres opératoires prises en compte sont les valeurs typiques.

= Vitesse minimale de fluidisation U¢

MU
U . = Re . B.1
mf pgds mf ( )
Avec Re,, =[33,7°+0,04084r]™ —33,7 (B.2)
Ar=d; %pg (P, = pP,) (B.3)
Ou:

- Reyrest le nombre de Reynolds en minimum de fluidisation ;

- Arest le nombre d’Archiméde ;

- ds, ps sont la taille et la masse volumique du sable, ds=1mm, ps=2500 kg.m'3 :

- pg est la masse volumique du gaz, ici, le gaz est I’air dans la température du lit
bouillonnant en 760°C, pys0°c)=0,34 kg.m™ ;

- pest la viscosité du gaz, supposée constante, p=4,49*10" Pa.s [Basu et Fraser,
1991];

- gest I’accélération de la pesanteur, g=9,81 m.s™.

Avec ces valeurs, on a
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Ar=4136, Rem=2,4, Upn=0,32 m.s™" (B.4)

= Porosité au minimum de fluidisation £qy¢
On peut lier le nombre d’Archimede Ar a la porosité au minimum de fluidisation €p¢

par 1I’équation empirique :

l-¢ 1
Ar=150 3mf Re, + ’?7 Refnf (B.5)
&y Epy

En inversant la relation, on a :

&mr.=0,38 (B.6)

= Porosité du lit fluidisé €

(¢-¢,)(1-¢,)=014Re™" 4r™" (B.7)
d
avec Re = hU (B.8)
7
in B
A T

Ou:
- U est la vitesse de fluidisation, m.s'l, il est définit par le débit d’air de
fluidisation et la température du lit bouillonnant.
- A est la surface du lit, m.

Avec Fan"=6500 m>.h! et T®=760°C du lit bouillonnant,

U=0,44 m.s™, £=0,51 (B.10)

» Hauteur du lit bouillonnant H®

H(1-g)=m,/ p, (B.11)
Enfin, on a :
H®=0,795 m (B.12)

Validation de la hauteur du lit bouillonnant

D’apres les corrélations empiriques, la hauteur du lit bouillonnant peut varier en fonction
de la vitesse de fluidisation et de la température du gaz, la masse de sable étant considérée

constante.
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Dans la figure B.1, les variations de la hauteur du lit bouillonnant par rapport au débit
d’air et a la température du lit bouillonnant sont présentées. Les variations maximales de
hauteur autour du point de fonctionnement sont d’environ 2,5 cm pour des variations du débit
d’air et de 1,25 cm pour des variations de température. Pour une hauteur totale de 79,5 cm,
ces variations représentent moins de 3% d’erreur. On suppose donc que la hauteur du lit

bouillonnant est constante.

Changement de débit d’air de fluidisation (T®=760°C)

0.
Eoo 6000 6500 7000 7500 8000 8500
Fam™ mi/h

Changement de température du lit bouillonnant (Fa,"=6500 m®.h™)
0.79 \

0.79¢

H® (m)

0.794

07 ] L | | | | |
%o 720 740 760 780 800 820 840
T° (°C)

Figure B.1. Variation de la hauteur du lit bouillonnant par rapport au débit d’air de

Sfluidisation et a la température du lit bouillonnant.
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Annexe C. Les données industrielles

ANALYSEUR DE GAZ

[ 4.5% ]

- N
T ‘
EAU Oz
Fempérature SURCHAUFFEE Co
T COMBUSTION ECHANGEUR o
SO,
coT
Boues -
Q ™ Fumées
= TRAITEMENT Fo
[ Fioul DE FUMEES T,
Fiou" >
; SN || Tt !
1 v
BOITE A VENT

| ; @
ITempérature Air fluidisation
S Er

TIRAGE DE
FUMEES

Figure C.1. Station d’incinération des boues d’épuration en lit fluidisé

Les boues prétraitées sont stockées dans un silo de capacité d’environ 2 jours. Le niveau
du silo est maintenu au 1/4 de sa capacité. La nuit, une régulation automatique ajuste le débit

entrant dans le four. La journée, c’est I’opérateur qui gere le débit en fonction des objectifs du

four.

Le fioul est un combustible d’appoint en phase démarrage / arrét du four.
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Les grandeurs mesurées

Entrées du four

Fam™ (m’.h7™") Débit d’air de fluidisation a température ambiante (entrée de 1’échangeur
de chaleur)

T." (°C) Température de I’air de la boite a vent entrant dans le four

Qb,Msi“ (kg.h™) Débit des boues (en MS) entrant dans le four

Friou™ (Lh7) Débit de fioul injecté dans le four

Etats internes du four

T® (°C) Température du lit bouillonnant (valeur moyenne de trois mesures prises
dans le lit)

TF (°C) Température du lit post-combustion

Gaz sortant du four

0, (%) Oxygene sortant du four, en gaz humide

CO (ppmv) Monoxyde de carbone sortant du four, en gaz humide

Fumées sortant de la cheminée

Frp (Nm’.h™) Débit d’extraction des fumées dans la cheminée dans les conditions de
0°C et 101.3kPa

Tr (°C) La température des fumées

0, (%) Oxygene, %volumique

Poussicre Poussicre

(mg/Nm’)

CO (mg.Nm™) Monoxyde de carbone

HCI (mg.Nm™) Chlorure d’hydrogene

SO, (mg.Nm™) Dioxyde de soufre

COT (mg.Nm™) Composés organiques volatils

NOx (mg.Nm™) Oxydes d’azotes

Tableau C.1. Les principales grandeurs mesurées de la station d’incinération des boues.
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Les séquences remarquables

Les mesures sont effectuées toutes les minutes, centralisées sur un superviseur puis
archivées en séquences d’une journée. Nous disposons trois fichiers de deux jours (8h-56h)
qui sont présentés par les figures C.2-C.4 : fichier 1-figure C.2 ; fichier 2-figure C.3 ; fichier
3-figure C.4. Dans chaque fichier, les mesures importantes sont présentées :

=  Entrées dans le four : débit d’air de fluidisation (Famin), débit de boues en matiere
séche (Qums™), débit de fioul (Fgou™), température de 1’air de la boite a vent
entrant dans le four (T,") ;

=  Mesures au sein du four : température du lit bouillonnant (T®), température du lit
post-combustion (T").

= Mesures sortant du four et sortant de la cheminée : oxygene sortant du four (yo»),
monoxyde de carbone sortant du four (yco), NOx sortant de la cheminée (yno). La

norme de rejet de 400 mg.Nm™ est marquée en ligne pointillée.
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Les données industrielles

Figure C.2. Le fichier 1.
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Figure C.3. Le fichier 2.
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Figure C.4. Le fichier 3.
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Annexe D. Détermination des points de fonctionnement

Les figures D.1 et D.2 représentent les plages statiques choisies dans les fichiers 2 et 3.
Les points de fonctionnement sont obtenus en faisant les valeurs moyennes. Celles-ci sont

présentées dans le tableau 4.1 du chapitre 4.
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Figure D.1. Les mesures utilisées pour le point de fonctionnement du fichier 2 (15h-28h).
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Figure D.2. Les mesures utilisées pour le point de fonctionnement du fichier 3 (42h-50h).
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Annexe E. Test de la stratégie de commande sur des perturbations
non mesurées
Un test de perturbation (fy,) est présenté dans le chapitre 5. Dans ce paragraphe, les tests

sur les autres perturbations non mesurées sont présentés. Les perturbations sont : I’humidité

(fzo), la fraction d’azote (fn) et la répartition des composés volatils issus de la

dévolatilisation.
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Test de la perturbation sur la fraction massique en eau (fi20) :
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Figure E.1. Comparaison des stratégies de commande pour un échelon sur fio
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Test de la perturbation sur la fraction massique d’azote (fy) :

3 T
S
= 2L 7
oZ
1
0 L L 1 L L
0 0.5 1 15 2 25 3
temps (h)
7200 T ‘ ‘
- Commande industrielle
o~ Commande proposée
< 7100 |
£
Eg 7000+
L
6900
6300 : ; : : ‘
0 0.5 1 15 2 25 3
temps (h)
5 T
S
=~ r02=4.5 ¥
8 4.5
>
4 L L 1 L L
0 0.5 1 15 2 2.5 3
temps (h)
150 '
WE ............................................... <
> i
5 'no=100 i
£ 10042 \. '
o
=
50 ‘ ; : :
0 0.5 1 15 2 2.5 3
temps (h)
20f \ ]
i K
1
i O e e ——————
1
-20+ ]
— N
S5 S5
Y X
-40+ I
L L 1 L
0 0.5 1 15 2 2.5 3
boucle NOx
boucle O, Basculement
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Figure E.5. Comparaison des variables d’état du lit bouillonnant pour les deux stratégies de

commande (échelon sur fy)
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Test de la perturbation sur la fraction massique du monoxyde de carbone issu de la
dévolatilisation (fco) :
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Figure E.7. Comparaison des stratégies de commande pour un échelon sur fco
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Figure E.8. Comparaison des variables d’état du lit bouillonnant pour les deux stratégies de

commande (échelon sur fco)
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Test de la perturbation sur la fraction massique du dihydrogéne issu de la
dévolatilisation (fy) :
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Figure E.11. Comparaison des variables d’état du lit bouillonnant pour les deux stratégies de

commande (échelon sur fi)
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Annexe F. Comparaison des stratégies de commande sur les

mesures industrielles du fichier 3
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Les deux articles ci-dessous présentent le modele décrit dans le manuscrit :

Li. S, Cadet C., Thivel P.X., Delpech F., Model and control strategy design of sludge
combustion in an industrial bed combustor, 18" International Congress of Chemical
and Process Engineering (CHISA), 24-28 August 2008, PRAGUE, CZECH
REPUBLIC.

Li S., Cadet C., Thivel P.X., Delpech F., Modélisation de la combustion en lit fluidisé
de boues de station d’épuration, STIC&KENVIRONNEMENT 07, 13 — 15 Novembre
2007, Lyon, France.

Les articles suivants présentent d’autres modeles : le premier est similaire aux modeles du

charbon, le second est général et s’adapte a tous les combustibles :

Li S., Cadet C., Thivel P.X., Delpech F., Dynamic modelling for sludge combustion
control, Environmental Engineering and Management Journal (EEMJ), 5(4), 705-716,
2006.

Dans cet article, un modéle de I’incinérateur des boues en lit fluidise circulant est
proposé. Les boues entrantes sont totalement seches. Les particules (carbone fixe) sont
prises en compte. Onze réactions chimiques sont sélectionnées: 6 réactions
hétérogenes et catalytiques et 5 réactions homogenes. Le four est assimilé a un
réacteur parfaitement agité. Le modéle comporte onze variables d’états : carbone fixe,

CO, CHy, C,Hg, CO,, Oy, HCN, NHj3, NO, N,O et la température.

Li S., Cadet C., Thivel P.X., Delpech F., Développement d’un modele pour la
commande de la combustion des boues en lit fluidise circulant, Systéme d’Information,
Mod¢élisation, Optimisation et Commande en Génie des Procédés (SIMO), 11-12
Octobre 2006 - Toulouse, France.

Dans cet article, un mod¢le de I’incinération des boues en lit fluidisé circulant est
propos¢é en vue de la commande. Trois réactions sont sélectionnées. Le modele peut
ainsi étre adapté a tous les combustibles. Le four est assimilé a un réacteur
parfaitement agité. Le modele comporte huit variables d’états : carbone fixe, CO, CO,,

0,, H,0, NO, SO, et la température.
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L’article ci-apres a été rédigé a partir du travail de Master Recherche : « Mise en place d’une
méthodologie de validation de modéle et de synthése d’observateur appliquée a un pilote de
traitement biologique d’effluents industriels », 2004.

- Bassompierre C., Li S., Cadet C., Activated sludge processes state estimation: a

nonlinear moving horizon observer approach, American Control Conference

(ACC’06), June 14-16, 2006, Minneapolis, USA
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Activated Sludge Processes State Estimation: A Nonlinear Moving
Horizon Observer Approach

C. Bassompierrel'z, S. Li', and C. Cadet'

Abstract—This paper deals with activated sludge processes
state estimation using moving horizon approach. In order to
decrease the high computing cost of searching the global
minimum of the error criterion, a descent-like approach is
used. An associated model is designed so as to respect a
trade-off between model complexity and accuracy. The
results point out the interest of this approach for this process
and are sufficiently advanced to think to implement it further
on a semi-industrial pilot plant.

[. INTRODUCTION

The constant enlargement of human population and
economic activities lead to reject always more wastewater
to be treated while at the same time, standards of water
quality become more and more restrictive. Activated
Sludge Process is a biological treatment commonly used
for treatment of urban and industrial wastewater. In order
to guarantee effluent quality, accurate monitoring and
control are very important to be developed in spite of the
great biological complexity of the process. More
especially for process monitoring, information on the
dynamics of the main constituents needs to be available
whereas the key biological state variables usually requires
sophisticated measure devices.

On one hand some recent sensors give on-line
measurements and allow the design and validation of
relatively complex dynamical models but, on the other
hand, the drawbacks are numerous: expensive buying and
maintenance costs, discrete-time samples, relatively long
analysis time (delay). A solution of these problems is to
select a few sensors and to estimate the unmeasured state
variables with a model-based nonlinear observer.

The purpose of this work is to propose an observation
approach altogether sufficiently accurate to use the state
estimation for operators’ assistance in process monitoring,
and, at the same time, easy to implement on a real process.
The observer and its associated model are tested on a
simulator proposed by the European group COST Action
624 [1]. The final aim in a further work will be to test the
proposed observer on a semi-industrial pilot plant, which
is at present under construction.

For activated sludge processes, the biological standard
reference is the Activated Sludge Model (ASM) N°1

' Authors are with the Laboratoire d’ Automatique de Grenoble, CNRS-
INPG-UJF, BP 46, 38402 Saint Martin d’Héres Cedex (France) (e-mail:
name@lag.ensieg.inpg.fr)

2 C. Bassompierre is also with the Laboratoire du Génie des Procédés
Papetiers, CNRS-INPG-EFPG-CTP, EFPG-Domaine universitaire, BP 65,
461 rue de la papeterie, 38402 Saint Martin d’Heres Cedex (France)
(corresponding author : cindy.bassompierre@lag.ensieg.inpg.fr)

developed by the task group of the International
Association on Water Quality (IAWQ) [2] which includes
thirteen state variables and more than fifteen parameters.
Based on this complex model, the reference model of the
process, proposed by the European group COST Action
624, is difficult to handle for estimation purpose, however
a simplified model is more exploitable, always respecting
a trade-off between complexity and precision.

In a previous work [3], a very accurate reduced model
based on singular value reduction has been proposed. But
the resulting model is still too complicated to be validated
on a real plant. A practical model based on biological
simplifications and proposed by U. Jeppsson [4] has been
adapted to a real industrial treatment station [5]. The
results have shown that the model accuracy needs to be
improved, and more especially the description of nitrogen
removal. Thanks to these previous experiences, the design
of a convenient model, for which simplifications are
mainly based on biological considerations, is presented in
this paper.

A comparative study of the two observers that are most
commonly used on real activated sludge processes,
asymptotic observer [6] and Extended Kalman Filter, has
been presented in a previous work [7]:

-- Asymptotic observer is relevant to handle
uncertainties on kinetics parameters. One of the main
drawbacks is that the rate of convergence is completely
determined by the experimental conditions (namely the
dilution rate). In the studied case, the model accuracy need
to include numerous kinetics and therefore this method is
not the most appropriate.

-- The Extended Kalman Filter showed more convenient
results. But the main limitation is that the model
linearization on the current estimated state may
compromise the convergence on a real process.

Another estimation method, the Moving Horizon
Observer approach, has been successfully applied for
different biological processes [8, 9] and seems to be a
suitable approach for wastewater treatment state
estimation. This approach is based on the minimization of
the prediction error of the outputs along a receding past
horizon. One of the main interests is the independence
from any particular model structure. Other advantages are
altogether the robustness with respect to modeling errors,
the measurement noises, and the possibility to include
measurements with delay. In the linear case, a relevant
approach is proposed by Rao and al. [10]. For the non
linear case, the Moving Horizon Observer approach
improves state estimation with respects to Extended
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Kalman Filter, though a greater computational cost [11].
This drawback restrains the application to processes that
have only a few state variables [12], and is not well suited
to handle activated sludge processes.

The approach proposed here, developed by Alamir [13],
is based on a descent-like approach without the use of an
optimisation algorithm neither the use of the Hessian
matrix. A nice feature is that the observer takes a classical
form in the sense that it is defined by a set of ordinary

equations. The convergence of this observer is
mathematically proved under some reasonable
assumptions.

In the sequel, the Moving Horizon State Observer
principle is introduced. Then the activated sludge process
and its associated reduced model are presented. At last, the
implementation and simulation results are discussed.

II. MOVING HORIZON STATE OBSERVER
Only the main results are presented here, more details
may be found in [10].

A. Moving horizon state observer (MHSO) principle
Considering the nonlinear model:

{x(t)=f(x(t)) (1)
(1) = hix(t)
where x e R" is the state vector, and y e R’ is the

measured output. The functions f'and 4 are supposed to be
continuously differentiable.

The method transforms the state estimation of a
dynamical system in a static optimisation problem updated
with respect to real time. The new problem is to estimate
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Fig. 1. Moving horizon state observer principle

the initial conditions z(#-7) which have lead the process to
its present state x(z) since the beginning of the moving
horizon (#-T) while producing the measured output (figure
1).

The criterion to be minimized is the integration of the
squared difference between the outputs given by the model
from the initial conditions at (z-7) and the corresponding
measured outputs and is written:

0= [[ru@-5),_ far- @

t-T

where y,, is the process output value, y is the

predicted value, with the initial conditions z(z-7) to be
estimated. ¢ is the present time and 7 is the receding

horizon length.

The state vector z (t-T) is adjusted by resolving the
model equations (1) modified by adding a correction term.
This term decreases with the criterion J(?). Thus an
asymptotic observer with a fixed gain y can be established:

2(t-T)= f(z(t-T))-y G(t) [ Tr 3)
?é(f) = f()%(tm(w)

where G(t)= 0J(0)
Oz

The conditions under which this observer leads to

asymptotic stability of the estimated error are given in [10].

B. Implementation issue: post-stabilisation approach

In order to alleviate the computations while keeping a
good final precision, the estimation is updated with a
period (¢,. ;- t,). The following developments are proposed
(see [10] for detail):

--Step I:

5= fG ()76, [66,)66, 1 T 76) @
witht, —-T <t <t —T

where t,.; is the present time for the state to be
estimated. The criterion J(t,) and the gradient G(t,) are
kept constant between t,, and t,;.

--Step 2:

The estimation error induced by the hypothesis on G
and J is reduced by the post-stabilisation term, which is the
projection of the criterion on J=0:

(n+1 T)_Z(n+l_T)

n+1 [G n+1 n+1 ] V n+1

where G and J are calculated from the solution

n+l

)

Z(thr] ) .
--Step 3:
Finally, the estimated states are solutions of the model:
{fc(t) = £ (%)), with x(0)= Z (tus1-T). (6)
) =h(3(r))

III. REFERENCE PLANT DESCRIPTION
A. The activated sludge process

The urban wastewater pollution is mainly composed of
nitrogen pollution (biodegradable organic nitrogen and
ammonia nitrogen) and carbonaceous pollution. They are
considered as organic substrates, and their elimination is
realized through bacterial growth (biomass) in a favorable
environment. In this process, the main difficulty is
nitrogen removal which treatment cycle needs an anoxic
phase.

The European action COST 624 [1] proposes a
simulator of a classical station of an activated sludge
process with its secondary settler to treat urban wastewater.
The plant (figure 2) consists of a bioreactor, virtually
separated in 5 fully mixed compartments and a secondary
settler. The first two compartments are not aerated (anoxic
phase) whereas the last three are aerated (aerobic phase).
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Fig. 2. Plant layout

The secondary settler is described as a series of 10
layers, one-dimensional model based on Takacs model
[11].

The reactor model is based on mass balance equations:

Input — Output + Reaction = Accumulation

Input and Output are transport terms and depend on
input and output flows. The Reaction term represents the
biological influence, positive for creation and negative for
removal, and is based on the ASM1 model [2] described in
part B.

B. ASM1 biological model

The ASMI1 model incorporates carbon oxidation,
nitrification and denitrification. The nitrogen treatment
cycle is illustrated on figure 3 (excluding carbon oxidation)
which explains the reactions and the state variables
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(aerobic)
Ammonia nitrogen NH4"

(Snm)

A A 4

Biomasses
Decay (Xp)
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Biomass growth(Xz)

Fig. 3: Simplified nitrogen cycle in ASM1 model

function.

Thirteen state variables are considered (insoluble
components are given the symbol X and the soluble
components the symbol S, subscripts specify individual
components):

--4 fractions of nitrogen (Xyp, Svp, Sni Snvo)

--3 fractions of organic matter (Xs, Ss, Xp)

--2 fractions of inert matter (X, S;)

--2 types of microorganisms (heterotrophic biomass Xz,
autotrophic biomass Xp,)

--Dissolved Oxygen (Sy)

--Alkalinity (S,)

Eight biological processes are considered:

--3 biomasses growths (nitrification, denitrification,
carbon oxidation)

--2 biomasses decays

--1 ammonification of soluble organic nitrogen
--2 hydrolysis processes

In the model, the reaction term r; for each component i
(1<i<13) is:
8
n=Sv,p, ()
j=1
v; are stoichiometric coefficients,

p; is the reaction rate expression which is a product

between specific growth rate (represented by Monod laws)
and biomass.

In this model, 5 stoechiometric coefficients and 14
kinetic parameters are used.

IV. REDUCED MODEL DESIGN
The assumptions for simplifying the reference plant
model are from hydrodynamic and biological viewpoints.
The simplifications are based on the trade-off between the
most biological knowledge and the least number of state
variables and parameters, in order to be able to validate the
model.

A. Simplification hypothesis

1) Hydrodynamics. Providing a large reduction of the
number of states, the compartments can be -easily
aggregated in only two units with a very good precision:
the anoxic part and the aerobic part [7].

2) State variables considerations. Only the constituents
necessary for the main reactions (nitrification,
denitrification and carbon oxidation) are maintained and
lead to 5 state variables.

--X;, S;, Xp and S, have no biological influence and are
removed.

--XgH, XBa, Sno and Syy are directly used.

--The ammonia nitrogen fraction (Syy) is relatively simple
to measure which allows to remove the Syp and Xyp
fractions under that constraint. Xg and Sg are difficult to
measure separately which leads to create a new variable:

XSS = Xs + Ss.

--At last, dissolved oxygen So is considered as an on-
line measurement, so it becomes an input variable and no
more a state variable.

3) Biological processes. A different model is proposed
for the anoxic part and for the aerobic part which
functional diagrams are represented respectively on figure
4 and figure 5. In both the biomasses decays (ps, ps),
independent from the phase, are present. In the anoxic part,
only denitrification reaction takes place (p,) while, in the
aerobic part, carbon oxidation (p;) and nitrification (p;)
are taken into account.
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Fig. 5. Functional diagram of the aerobic model.
Thus, reduced process rates expressions are:
So
P :7H7aero'XSS'K S Xpy
o T
Sno
P2 :}/Hiam)x‘XSS' XBH 8
Ko +Syo (3)
S So

P3 :7A_aer0' XBA

Kyir + Sy Kog+ Sy

Py =by Xpy

ps=byXp,

Where Jiy geror i anoxo» ¥4_aero» b and b are reaction rate
factors that have to be estimated.

Despite introducing many parameters (half saturation
terms Koy, Kos, Kyy and Kyg), the Monod laws are kept
without changing the ASM1 parameter values. In fact
Monod laws are limited to one when the concentration is
at saturation and proportionate to the component
concentration in the other case. The parameter value is
important only for the transitory switch from one to other
state which occurs only on short periods, so a bad
precision has few consequences on the model accuracy.
Exception is made for XSy component which is supposed
to be always under saturation.

B. Reduced model and validation

1) Reduced model. The reduced nonlinear aerobic
model is given by the following set of equations (the
anoxic model is similar):

dXs

S _aero 1
—==——1[0.XS - —0.XS
dt Vaem (Q S _anox Q Siaera)
1
Jr[Y'pl + (1 - fp)‘(p4 + pPs )J
"
ax aero 1
% = 7'(Q'XBH Canox T 0.X _aero )+ (pl - ,04)
t Vaem (9)
dx aero 1
# = a'(Q'XBAianor - Q~XBA7aem )+ (,03 - ps)
dS:' aero 1
237; = E'(Q'SNOJW - Q'SNOiaero )+ 7,-Ps3
dSNHJ,em

dt - %.(Q'SA’H anox ~ 9P S it _aero )

aero

. . 1
+ [_ Lyg-P1 + 10 -(Py + Ps) — {IXB + Y}:%J

A

where Vaero is the aerobic compartment volume and Q
is the inner flow.

2) Stoichiometric coefficients. According to the IAWQ
group [2], three out of five stoichiometric coefficients (fp,
Y4, ixg) are not likely to vary greatly from one wastewater
to another and therefore are remained to their ASMI1
numerical value. The parameter Yy varies with the type of
wastewater, and its magnitude is obtained by off-line
measurements. Consequently for this application, Yy is
assigned to ASMI1 reference value. Thus, only the two
parameters m; and m, have to be estimated in the aerobic
part. Similar reasoning for the anoxic part leads to one
parameter to be estimated.

3) Validation. Three urban wastewater databases are
available, corresponding to dry, rain and storm weather,
which allow simulating real operating conditions. The
parameters have been adjusted with a quasi-Newton
algorithm for dry weather conditions and the model is now
validated with data that have not been used for parameters
estimation (rain and storm weathers).

The model, simulated in parallel with the reference
model, presents an excellent accuracy for both weathers.
Some results in storm conditions at the output of the
reactor (aerobic state variables) are shown on figure 6.
During the first two days, the steady state point of the
reduced model is remarkably closed to the reference
steady state point. Until the day 10, the weather is the
standard dry weather, and the model accuracy is excellent.
At day 10, the storm event induces rough disturbances on
model inputs which influences are visible on output state
variables. Though these drastic conditions, the behavior of
the reduced model state variables appears hardly different
from the reference state variables.

More precisely, the biomasses (Xzy and Xp,) are
perfectly modeled and the dynamic variations of the
carbon state variable XSs are very close to the reference
model. The most difficult behavior to reproduce is the
dynamics of nitrogen fractions (Syo and Syg). The reduced
model preserves its previous accuracy with only a slight
difference at the major picks.
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If these results are compared with those obtained with
the Jeppsson model that have been used on a real station
[5], the proposed reduced model appears far more accurate,
especially for nitrogen fractions, though the complexity is
similar (same number of state variables and of parameter
to be estimated). Consequently, this model is suitable for
our purpose: on one hand, its accuracy is excellent so as to
expect good performances for the observer based on that
model and, on the other hand, this model is sufficiently
simple to be validated on a real treatment plant.

V. MOVING HORIZON OBSERVER RESULTS

A. Observer Implementation

The observer is implemented by programming
equations (4) to (6) in accordance with the post-
stabilization approach. As for biological processes data are
taken from sensors which are available only at discrete
sample times, the continuous error criterion written in
equation (2) is changed to a discrete form:

> (- 500,

Ja)= 3,
i=t,~T

This doesn’t involve any other modification on the
algorithm steps.

Therefore the observer is implemented with the above
considerations and the model is used without any
manipulation, which is very pleasant for updating the
model.

The measured state variables choice has been made in
the more realistic way that is possible. As mentioned in the
simplification hypothesis of the reduced model (part IV),
the choice of the state variables involves the ammonia
nitrogen (Syy) measurement. The high complexity of
nitrogen behaviors, including both nitrate and nitrite (Syo)
and ammonia nitrogen (Syy), associated with the fact that
on-line sensors exists, lead to choose to measure Sy, and
Svy. Simulation tests showed that the best location is in the
anoxic phase. In addition, the organic matter (XSg) is
supposed to be measured in the aerobic phase. This
measurement may be realized through the Chemical
Oxygen demand (COD) at the output of the secondary

(10)

settler, as the particulate part is supposed to be negligible.
It can be noticed that all these sensors have a measurement
delay but the past receding horizon lets take them into
account in a very simple manner. Finally only three state
variables out of ten are measured.

Only two parameters have to be tuned:

1) Moving Horizon length (T): The receding horizon
length choice is a delicate trade-off for the considered
process. Actually the receding horizon length should not
be larger than the response time of the process. In that case,
the estimated state would take final values that no more
depend on initial conditions. But on the other hand, the
horizon length should not be too short to have enough
information to distinguish the different state variables. As
the sampling period is of 15 minutes (proposed by [1]), we
have chosen, after some simulation tests, the receding
horizon length of 4 sampling periods (1 hour).

2) Observer gain (3): this parameter is very important
because it allows to tune the convergence speed. The value
has to be sufficient so that the observer behaves differently
from the model, but however a too high value may provide
rough changes in the estimated state variables. This
parameter is tuned with experiments on initial conditions
changes.

B.Simulation results with respect to reduced model

To test the observer performances, the function of the
real process is held by the reduced model, partly modified
so as to simulate a model error. The input measurements
are taken from the database.

Figure 7 shows state variables at the output of the
reactor (aerobic phase) for different operating conditions.
In order to estimate the observer efficiency, the reduce
model is additionally computed in parallel with the
observer.

First the observer is initialized to 80% of the steady
state point to highlights the convergence speed. Since time
0.18 days, process kinetics parameters of the reduced
model are increased of 25% from their nominal value (to
obtain a perturbation on the simulated measurements),
which simulates a temperature elevation, while the
observer has no change. The organic matter XSs, being a
measured value, is perfectly estimated. The biomasses X3,
and Xpy though showing a long convergence duration,
that may be explained because of their drastic initialization
point, are very well estimated. For the nitrogen fractions
(Snvo and Syy), the efficiency of the observer is obvious:
the observer estimation is globally close to the modified
model though the reduced model is far less accurate.
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Fig. 7 Observer convergence in aerobic phase with dry weather data
(red and plain: modified model, black and dash-dot line: reduced
model only, blue and dotted: observer estimation using reduced model).

These simulation results show the observer compensates
initialization and modeling errors. The next step is to test it
on the reference plant simulator.
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Fig. 8. Observer validation on rain weather data (red and plain:
reference model, blue and dotted: observer estimation).

C. Validation on the reference plant

The observer has been tested with the reference plant
simulator for rain and storm weathers which show similar
results. Figure 8 presents all the 7 estimated state variables
on rain weather.

The simulation results show that the moving horizon
observer gives an accurate estimation of the process states.
Even if some light offset may be noticed in some state
variables like Xpy, the dynamical tendency is respected

with a very good accuracy for all the estimated state
variables.

VI. CONCLUSION

In this paper a moving horizon state observer has been
established for an activated sludge process. The reference
plant and model is proposed by the European group COST
Action 624. In a first step, a reduced model has been
established and validated. The model shows an excellent
accuracy. In addition the model has only few state
variables and parameters to be estimated, which therefore
can be validated on real plant.

The observer is very easy to implement, with no
manipulation on the model, and needs only two parameters
to be tuned. The simulation results are very promising, the
robustness towards modeling errors is excellent without
decreasing too much the dynamical accuracy.

These results confirm that the Moving Horizon State
method is relevant and the next step is now to validate this
observer on a real process.
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RESUME

L’incinération des boues en lit fluidisé est un processus trés complexe, produisant des polluants gazeux
(monoxyde de carbone (CO) et oxydes d’azote (NOx)). Les normes de rejet doivent étre respectées malgré les
variations en quantité et en composition des boues a traiter. Une régulation de l'oxygene du four assure la
maitrise du CO mais pas des NOx. Leur formation, due a de nombreuses réactions chimiques a partir de
I'azote des boues, est mal connue.

Un modele prédisant les émissions de NOx a été établi. L'étude bibliographique a conduit a négliger les
réactifs solides dans le four, et donc & simplifier fortement 'hydrodynamique et le nombre de réactions
chimiques. Le modéle a été validé avec des mesures industrielles. Les résultats de simulation valident les
hypothéses de simplification, mais nécessitent un recalage de la composition des boues. La stratégie de
commande établie ensuite garantit le respect des normes des émissions de NOx.

Mots clés : incinération des boues, lit fluidisé, NOx, réaction chimique, modélisation, validation, commande.

ABSTRACT

Sludge incineration in fluidised bed is a very complex process, producing gaseous pollutants (carbon
monoxide (CO) and nitrogen oxides (NOx)). The legislative norms need to be respected despite of variations
of sludge in composition and in quantity. An oxygen regulation guarantees CO norm but not NOx norm. The
NOx formation, due to lots of chemical reactions from the sludge nitrogen, is partly unknown.

A model predicting the NOx emissions has been proposed. Literature study leads to neglect the solid reactants,
simplifying greatly the hydrodynamics and the number of chemical reactions. The model has been validated
with industrial data. The simulation results validate the simplification hypotheses, but need the reconstruction
of sludge composition. A control strategy implemented further next guarantees the legislative norm of NOx.

Keywords: sludge incineration, fluidised bed, NOx, chemical reaction, modelling, validation, control



