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Notations

Notations relatives au procédé de traitement des
ak : Durée d’aération au cours du k"¢ cycle d’aération
Ao Apport d’oxygéne
ba Taux de mortalité des bactéries autotrophes
by Taux de mortalité des bactéries hétérotrophes
d : Diamétre des turbines
D Taux de dilution
e Epaisseur d’une couche de décantation
e Energie consommée
F :  Fonction de rejet
Fr : Nombre de Froude
frxr :  Fraction de DCO inerte issue du décés de la biomasse
fns :  Fraction non décantable de composés particulaires en suspension
fsr :  Fraction des composés solubles inertes dans la DCO totale
JsnD :  Fraction d’azote organique soluble dans 1’azote total
fsnu :  Fraction d’azote ammoniacal dans ’azote total
fsno :  Fraction de nitrate et de nitrite dans I'azote total
Iss :  Fraction des composés solubles biodégrables dans la DCO totale
fxBa . Fraction de biomasse autotrophe active dans la DCO totale
fxBH :  Fraction de biomasse ghétérotrophe active dans la DCO totale
Ixr - Fraction des composés particulaires inertes dans la DCO totale
fxnD . Fraction d’azote organique particulaire dans 1’azote total
Ixs : Fraction des composés particulaires biodégrables dans la DCO
totale
g . Accélération de la pesanteur
H :  Hauteur
INBM :  Proportion d’azote dans la biomasse
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Constante d’affinité en ammoniaque des bactéries hétérotrophes
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Constante d’affinité en oxygene dissous des bactéries hétéro-
trophes

Constante d’affinité en substrat particulaire pour le processus
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Vitesse de rotation des turbines
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Paramétre de sédimentation pour les suspensions faiblement
concentrées
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T, Horizon de commande
U Variable de commande
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Perturbation, relaxation
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Facteur d’oubli
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Paramétre du modéle

Fonction de mérite
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Constante de pondération, erreur de modélisation

Indices et exposants

. Final, variable rapide

J :  Criteére d’optimisation

(k) k®me mode de fonctionnement du systéme hybride
L Borne inférieure

" Nominal
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§ :  Variable lente
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+ Aprés 'instant

* Optimal

— Valeur moyenne, grandeur augmentée

- Valeur estimée

- Variable supplémentaire

Dérivée temporelle d’ordre 1
Dérivée temporelle d’ordre 2
Abbréviations

ASM Modeéle de boues activées (Activated Sludge Model)

BCI Itérations sur les conditions limites (Boundary Condition Itérations)

CPU Processeur (Computing Process Unit)

CVI Itérations sur le vecteur de commande (Control Vector Itérations)

CVP Paramétrisation du vecteur de commande (Control Vector Parametriza-
tion)

DAE Systéme d’équations algébro-différentielles (Differential Algebraic Equa-
tions)

DCO Demande Chimique en Oxygéne

DCOyq Demande Chimique en Oxygéne des composés Solubles

DBOs Demande Biochimique en Oxygéne sur 5 jours

E.H. Equivalent-HabitantModéle de boues activées

EKF Filtre de Kalman étendu (Eztended Kalman Filter)

TAWQ Association internationale pour la qualité de 1'eau (International Asso-
ciation on Water Quality)

IDP Programmation itérative dynamique (Initial Value Problem)

IVP Probléme aux conditions initiales (Initial Value Problem)

IWA Association internationale de I'eau (International Water Association)

KKT Karush-Kuhn-Tucker

LHS Echantillonnage par carré latin (Latin Hypercube Sampling)

MCE Minimisation des la Consommation Energétique

MES Matiéres En Suspension

MIDO Optimisation dynamique mixte (Mized-Integer Dynamic Optimization)

MINLP Programmation non-liéaire mixte (Mized-Integer NonLinear Program-
ming)

MPC Commande prédictive (Model-based Predictive Control)

Transposée matricielle
Borne supérieure
Initial

Avant l’instant
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Minimisation des Rejets

Azote ammoniacal

Azote total

Programmation non-liéaire mixte (NonLinear Programming)

Commande prédictive non-linéaire (Nonlinear Model-based Predictive
Control)

Nitrate
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Azote dit de Kjeldahl

Systéme d’équations différentielles (Ordinary Differential Equations)
Taux de consommation en oxygéne dissous (Ozygen Uptake Rate)
Réacteur Parfaitement Agité

Programmation quadratique successive (Successive Quadratic Program-
ming)

Probléme aux conditions limites partagées (Two-Point Boundary Value
Problem)
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Avant-propos

Le 13 avril 191/, la section de Manchester de la Société de Chimie Industrielle de
Londres est réunie dans les salons du Grand Hotel sous la présidence de J. H. Hoseason
pour une de ses séances habituelles. Au programme, une communication présentée par
Ardern E. et Lockett W. au titre quelque peu énigmatique : “Expériences sur ’oxydation
des eaux d’égout sans intervention de filtres”.

Au départ, une observation des plus simples. Les auteurs insufflent de [’air dans des ré-
cipients contenant environ 2 litres d’eau d’égout, jusqu’a nitrification compléte de ’azote.
Cing semaines sont nécessaires pour cette premiére erpérience, délai bien trop long pour
espérer une application industrielle. Mais contrairement a tant de leurs devanciers, Ar-
dern et Lockett laissent décanter le liquide avant d’évacuer le surnageant, et conservent
soigneusement le sédiment déposé au fond du vase. Le bécher rempli a nouveau, l’aération
reconduite, et l’opération répétée plusieurs fois, "on trouva que la quantité de matiere dé-
posée augmentait et que le temps nécessaire pour parvenir a I’oxydation diminuait progres-
sivement, jusqu’a ce qu’il soit finalement possible d’oxyder complétement un échantillon
frais d’eau d’égout en moins de 24 heures” (Ardern et Lockett, 1914). Pour lui donner
un nom, et faute d’un meilleur terme, le dépot résultant de 'oxydation de ’effluent fut
appelé boue activée.

Tiré de Eléments pour une histoire des procédés de traitement des eauz résiduaires,
(Boutin, 1985)
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Introduction générale

Lasciate ogne speranza, voi ch’intrate
Vous qui entrez, laissez toute espérance

Inferno, Canto III
La divina commedia
DANTE ALIGHIERI

Dans la plupart des pays industrialisés ou en voie d’industrialisation, le traitement des
eaux usées résultant de ’activité humaine est devenu une condition préalable au maintient
d’une qualité satisfaisante des eaux de surface. Dés le XIX¢ siécle, I'industrialisation et
I'urbanisation ont donné lieu & un rapide développement de zones a fortes densités de
population et le manque de moyens sanitaires adéquats fut la cause, a plusieurs reprises
et dans différents pays, d’'importantes épidémies. Suite a la vague de peste a Londres en
1857 (the Great Plague), le gouvernement britannique décida d’évacuer les eaux usées
des villes au moyen de réseaux d’égout souterrains. Au cours de la décennie suivante, la
plupart des grandes villes occidentales s’équipérent également de systémes sanitaires.

Suite a la construction des réseaux d’évacuation, I’augmentation des charges polluantes
déversées dans le milieu naturel fut & l'origine d’une rapide dégradation de la qualité
des eaux superficielles. Au début du XX¢ siécle, de nombreux lacs, riviéres et sources
étaient ainsi trés lourdement pollués et le probléme relatif aux composés particulaires et
organiques devenait manifeste. Les écosystémes naturels étaient asphyxiés et largement
altérés, au point que la vie aquatique était sérieusement menacée, sans compter les odeurs
qui émanaient des lieux de déverse.

Paradoxalement, les premiers textes réglementaires légiférant sur le traitement des
eaux usées ne firent leur apparition, dans la plupart des pays occidentaux, qu’au cours
de la seconde moitié du XX¢ siécle (Boutin, 1985). Ces textes ciblaient en premier lieu
les problémes majeurs, en mettant notamment ’accent sur la réduction des rejets des
composés organiques biodégradables, et & moindre échelle d’ammoniaque, et donnérent
lieu au développement de dispositifs de traitement performants.

La quantité d’eaux usées traitée chaque jour en Europe occidentale est de ’ordre de
40 millions de métres-cube (Vanrolleghem, 1994), et ne cesse de s’accroitre. La maniére
la plus économique pour disposer de ces eaux est I'oxydation biologique, et le procédé a
boues activées constitue, avec ses variantes, le mode de traitement le plus couramment
mis en ceuvre.



INTRODUCTION GENERALE

1 Motivations

Au cours des derniéres décennies, les effets a long terme de I'eutrophisation des eaux de
surface sont devenus manifestes. Les rejets de nutriments (azote, phosphore) favorisent
le développement d’algues qui consomment de grandes quantités d’oxygéne, causent des
problémes d’odeurs et perturbent les écosystémes aquatiques. Un renforcement des exi-
gences réglementaires est ainsi intervenu vis-a-vis de ces rejets au début des années 1990,
avec la parution de la Directive Européenne 91 /271 “ Equz résiduaires urbaines”.

En raison des moyens financiers et techniques dont elles disposent, les grandes collecti-
vités ne rencontrent, le plus souvent, pas de difficultés majeures pour mettre aux normes
leurs installations de traitement. En revanche, les petites collectivités sont confrontés a
d’importants problémes techniques et économiques pour gérer leurs stations d’épuration,
et la nouvelle réglementation pourrait compliquer plus encore leur situation. La mise aux
normes de ces petites installations passe donc nécessairement par ’amélioration des per-
formances et de la fiabilité du traitement d’une part, et la réduction des cotits opératoires
d’autre part.

Fondements de 1’épuration biologique des eaux usées

Les filiéres d’épuration modernes combinent généralement plusieurs étapes de traitement.
L’effluent brut est d’abord pré-traité, afin d’éliminer les matériaux grossiers (dégrillage),
les sables et les graisses (dessablage, déshuilage) et, dans certains cas, les particules plus
fines (décantation primaire). Pour les eaux usées d’origine essentiellement domestique,
I’effluent fait ensuite ’objet d’un traitement secondaire par voie biologique dans la plupart
des cas (Eckenfelder, 1991). Sur certaines unités de grandes tailles, un traitement tertiaire
est effectué afin d’affiner 'effluent, de le désinfecter (chloration) ou encore d’éliminer les
odeurs résiduelles.

Les mécanismes fondamentaux impliqués dans le traitement biologique des eaux usées
sont identiques pour l’ensemble des procédés (boues activées, lits bactériens, lagunages,
etc...) (Tchobanoglous et Schroeder, 1985). Des micro-organismes, essentiellement des bac-
téries, dégradent les matiéres organiques et minérales présentes dans les eaux usées pour
leur développement (métabolisme). Ces substances se présentent soit sous la forme de
particules et colloides, soit sous la forme de molécules dissoutes. Les étapes du processus
de dégradation sont schématisées sur la Fig. 1. En raison de leurs tailles importantes,
les particules et macromolécules doivent étre préalablement hydrolysées en composés plus
simples, afin de pouvoir étre assimilées, avec les substances dissoutes, par les bactéries.
Chaque étape peut, selon la disponibilité en substrat, le régime hydraulique des réac-
teurs ou encore les conditions environnementales (température, etc.) étre limitante pour
le processus général de dégradation.

Dans les procédés de traitement biologiques, le métabolisme donne toujours lieu a la
production de nouvelles cellules. Ce processus permet de maintenir une quantité suffisante
de bactéries dans le systéme, mais peut néanmoins entrainer de graves dysfonctionnements
lorsque la masse bactérienne est trop importante; il est alors nécessaire d’extraire une
partie des boues produites.



1. Motivations
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FiG. 1 — Etapes du processus de dégradation biologique.

Procédé de traitement a boues activées

Le procédé a boues activées constitue de loin le mode de traitement le plus utilisé pour
I’épuration des effluents urbains. Un bassin & boues activées est un réacteur biologique,
alimenté en continu et aéré, dans lequel une culture bactérienne est maintenue au contact
de la pollution sous la forme de flocs en suspension (Fig. 2). Cette culture bactérienne,
aussi appelée boue ou biomasse, est ensuite séparée gravitairement du liquide épuré dans
un clarificateur. La majeure partie des boues épaissies est alors recyclée dans le bioréacteur
pour y étre mélangée avec I’eau usée incidente, et seule une faible partie est éliminée du

systeme.
Clarificateur

Eau usée Rejet

A

- —
Bassin d’aération

bt

Air

>

Recyclage des boues Extraction des boues

FiG. 2 — Configuration du procédé de traitement a boues activées.

Exclusivement destiné a la dégradation des matiéres organiques des eaux usées dans
un premier temps, de nouvelles préoccupations ont nécessité l'extension du procédé a
I’élimination des nutriments (composés azotés et phosphorés). Mais si oxydation des
matiéres organiques ne constitue plus, a I’heure actuelle, un élément limitant de la qua-
lité de ’eau épurée pour ce type de filiéres, I’amélioration de 'efficacité du traitement
doit, en revanche, passer par un renforcement de la dégradation des pollutions azotées et
phosphorées.

Sur les unités de traitement existantes, I’élimination du phosphore peut étre obtenue
relativement simplement en ajoutant un étage de précipitation chimique supplémentaire’.

'La précipitation chimique a cependant pour principaux inconvénients d’occasionner le rejet de réactifs
chimiques dans le milieu naturel et d’augmenter la production de boues. Le traitement du phosphore par
voie biologique est également possible, et semble étre privilégié depuis quelques années notamment dans
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L’élimination de I’azote est au contraire plus difficile & mettre en ceuvre. Comime pour le
traitement des composés organiques carbonés, la voie biologique se révéle la plus écono-
mique. Le processus de dégradation est similaire a celui observé dans le milieu naturel et
se fait en deux étapes (Fig. 3) : 'oxydation aérobie de 'azote ammoniacal en nitrate par
les bactéries autotrophes d’une part (nitrification); la réduction en conditions d’anoxie
des nitrates en azote gazeux par les bactéries hétérotrophes d’autre part (dénitrification).
La premiére étape requiert d’'importantes quantités d’oxygene dissous, alors que 1’absence
d’oxygéne dissous et la disponibilité de grandes quantités de carbone soluble biodégradable
sont nécessaires pour la seconde.

NH; Eau Brute

Oxygene Source

@ ', dissous \‘ ', carbonée \‘

Nitritation Nitratation A
Nyrg Bau Brute T > NHf [ > NO; [ > NOy [ > NO; [ >N,

Nitrification : Dénitrification :
Oxydation de Réduction des
I’azote ammonia- nitrates en azote
cal en nitrites gazeux

L uis en nitrates
Assimilation : P

Azote intégré

dans les tissus
des nouvelles
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FiG. 3 — Etapes du processus de dégradation biologique de 1’azote.

Différentes configurations du procédé a boues activées permettent de concilier ces
conditions de fonctionnement antagonistes. Une facon de faire consiste a placer une zone
d’anoxie en téte de station, et d’y recycler la liqueur mixte du bassin d’aération situé en
aval. Ainsi, le carbone assimilable nécessaire au processus de dénitrification est directe-
ment apporté par ’eau usée incidente, et les nitrates par le biais du recyclage interne.
Bien que le rendement d’élimination de ’azote soit particuliérement important, le be-
soin d’ouvrages de traitement supplémentaires et la consommation énergétique élevée (en
raison du fort taux de recyclage interne), n’autorisent généralement ’application de ces
dispositifs qu’aux unités de grandes tailles.

Le traitement de ’azote peut également étre envisagé séquentiellement au sein d’un
bassin unique, en prenant soin d’alterner des conditions de fonctionnement aérobies et
anoxiques. Lorsque le temps de séjour de l'efluent dans le réacteur est important, e.g.
pour les stations d’épuration fonctionnant a faible charge ou en aération prolongée, les
rendements d’élimination sont élevés, typiquement de ordre de 70 & 90% (e.g. Héduit
et al., 1990; Nakajima et Kaneko, 1991; Hao et Huang, 1996; Klapwijk et al., 1998).

Spécificité des petites unités de traitement

Pour les petites collectivités, i.e. de plusieurs centaines a quelques milliers d’équivalents-
habitants (E.H.), les filiéres de traitement a boues activées sont le plus souvent constituées

les pays nordiques (e.g. Olsson et al., 1998), bien qu’il nécessite généralement la construction de bassins
d’anaérobiose supplémentaires.
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1. Motivations

d’un réacteur biologique unique, agité et aéré séquentiellement au moyen d’aérateurs mé-
caniques de surface (turbines) (Fig. 2). Comme précisé ci-dessus, c’est l'alternance de
I’aération qui permet d’assurer, dans ce cas, les processus de nitrification et de dénitrifi-
cation au sein du bassin d’aération. Le traitement du phosphore n’est généralement pas
pris en considération!.

La situation de ces petites collectivités est actuellement des plus délicates. La Directive
Européenne (et sa traduction en droit frangais?) prévoit, en effet, un renforcement de la
qualité et de la fiabilité des traitements. Selon I'objectif de qualité du milieu récepteur, les
normes de rejet fixées peuvent ainsi atteindre 10mg.L ™. Les performances prévues par
ces textes sont telles que peu d’agglomérations peuvent les atteindre a I'heure actuelle.
A cela s’ajoutent des difficultés économiques et un manque de personnel qualifié, qui
ne permettent généralement pas d’avoir accés, & des cotlits supportables, aux techniques
d’épuration les plus pointues afin d’atteindre les objectifs fixés.

Le plus souvent, la gestion des petites stations d’épuration s’effectue au moyen de
systémes simples ol ’expérience acquise sur le procédé est prépondérante et est largement
intégrée. On peut parler, dans ce cas, plus de conduite que de commande de procédé.

e [’augmentation du débit de recyclage permet de délocaliser temporairement les
boues accumulées dans le clarificateur vers le bassin d’aération. Ce type de com-
mande est donc particuliérement intéressant en périodes de pluie, lorsque d’im-
portantes quantités de boues sont stockées dans le clarificateur et menacent de se
déverser dans le milieu naturel (Couillard et Zhu, 1992; Cakici et Bayramoglu, 1995;
Rouleau, 1997). Peu d’applications pratiques ont cependant été réalisées a grande
échelle et, en pratique, les boues sont généralement recyclées a débit constant (com-
pris entre 100 et 250% du débit moyen incident).

e Le processus d’extraction des boues permet de controler ’age et la concentration des
boues dans le systéme. Pour les unités de trés petites tailles, des prélévements heb-
domadaires (ou bimensuels) sont effectués dans la plupart des cas, ce qui nécessite
Iintervention d’un agent extérieur. Sur certaines unités de tailles plus importantes,
I’extraction est plus réguliére et les boues sont soit stockées temporairement dans
une fosse, soit envoyées, le cas échéant, vers la filiére boues et traitées directement
sur site. En pratique, la fréquence et la quantité des prélévements sont généralement
basés sur des régles empiriques afin de maintenir une concentration en boues dans
le bassin d’aération de Iordre de 3 4 5g.L.™! et un age de boues compris entre 10 et
20 jours (Boutin et al., 1998).

o Le séquencage de 'aération est particuliérement important dans la mesure ou il
conditionne directement 1’élimination des composés organiques et azotés. Pour une
grande partie des stations d’épuration, les stratégies d’aération appliquées sont iden-
tiques d’un jour & 'autre. Si ce mode de gestion reste envisageable lorsque les va-
riations de débit et de charge sont faibles (cas des réseaux séparatifs notamment),
il apparait en revanche clairement inadapté pour faire face aux fortes perturbations
incidentes (cas des réseaux unitaires).

L’utilisation de méthodes d’asservissement de I'aérateur & la concentration en oxy-

1On peut noter qu'il existe toutefois certaines géométries de bassin qui permettent de 1’envisager, e.g.
Trizone® de Degrémont, etc.
2loi n® 92-3 du 3 janvier 1992 sur I’eau et décrets d’application.



INTRODUCTION GENERALE

géne dissous, et mieux au potentiel redox, est a I’étude depuis une dizaine d’années et
a débouché sur de nombreuses applications pratiques (Héduit et al., 1990; Lefévre
et al., 1993; Wouters-Wasiak, 1994; Plisson-Sauné et al., 1996). La détection des
instants de fin de nitrification et dénitrification par la mesure en ligne des concen-
trations en ammoniaque et en nitrate respectivement, ou encore par I'utilisation de
respirométres (Klapwijk et al., 1998), a également été proposée.

Malgré ’amélioration des dispositifs de commande, pour le controle des cycles d’aéra-
tion en particulier, le dépassement des normes réglementaires de rejet reste fréquent, en
période de pluie bien siir, mais également par temps sec, et les coiits de fonctionnement
sont élevés. Etant donné que le fonctionnement du systéme d’aération constitue 60 & 80%
de la consommation énergétique des petites stations d’épuration (Vasel, 1988), une bonne
maitrise du coiit et de la qualité du traitement passe nécessairement par une gestion plus
adaptée de ’aération du réacteur biologique.

Commande du procédé de traitement 4 boues activées

Le traitement biologique de I’azote des eaux résiduaires urbaines met en jeu des processus
de dégradation variés, et augmente notablement la complexité du procédé & boues acti-
vées. Pour les petites unités de traitement en particulier, I'interaction entre les processus
d’oxydation des matiéres organiques, de nitrification et de dénitrification est permanente.
Une conséquence importante de cette complexité est de rendre le procédé beaucoup plus
sensible et vulnérable vis-a-vis des variations de débit, de concentration et de composition
de l'influent, des changements de température, etc. Il a pu étre constaté que les stations
d’épuration, méme bien instrumentées, ne peuvent satisfaire aux normes de rejet durant 8
a 9% du temps, sans compter les dysfonctionnements dont la durée reste inférieure & une
journée (Steyer et Amouroux, 1995). La mise en ceuvre de stratégies de commande per-
formantes est donc impérative pour faire face aux perturbations, et améliorer la fiabilité
et les performances du traitement.

Peu d’unités de traitement sont malgré tout équipées de moyens de controle automa-
tiques, et lorsque c’est le cas, les technologies utilisées restent peu évoluées. Ce constat est
d’ailleurs d’autant plus sévére que les stations d’épuration sont de petites tailles. Le pro-
cédé est ainsi fréquemment commandé manuellement, par des horloges ou par de simples
controleurs proportionnels (Lindberg, 1997), et ce malgré les développements techniques
et scientifiques récents dans les domaines de la modélisation et de I'instrumentation des
stations d’épuration :

Modélisation des stations d’épuration — De nombreuses études portant sur la mo-
délisation des mécanismes de dégradation biologiques dans les stations d’épuration
ont été réalisées au cours des deux derniéres décennies. Elles culminent dans la
publication par 'TAWQ! des modéles ASM 1, ASM 2, et plus récemment ASM 3
(Henze et al., 1987; Gujer et al., 1995, 1999). L’utilisation largement répandue de
ces modéles dans de multiples domaines d’application a permis de prouver leurs
capacités de prédiction.

La modélisation des processus de décantation/clarification a également fait 1’ob-

!International Association on Water Quality
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2. Objectifs de I'étude

jet de nombreux travaux (Takécs et al., 1991; Jeppsson, 1996; Ekama et al., 1997).
L’application de ces modéles, en combinaison avec les modéles de dégradation biolo-
giques, permet de décrire de facon détaillée le comportement dynamique des filiéres
de traitement (Diehl et Jeppsson, 1998).

Instrumentation des stations d’épuration — Le manque de capteurs en ligne consti-
tuait, jusqu’a récemment, un des principaux obstacles & la commande en temps réel
des unités de traitement (Van Impe et al., 1992). En plus des sondes & oxygene
dissous et redox, de nouveaux capteurs sont aujourd’hui disponibles pour la mesure
des concentrations en ammoniaque, nitrate et phosphate (Wacheux et al., 1993;
Vanrolleghem, 1994; Wacheux et al., 1996; Lynggaard-Jensen et al., 1996). Ces cap-
teurs qui ne nécessitent plus de prise d’échantillons ni de filtrations, sont robustes
et ont des temps de réponse faibles, typiquement de 'ordre de 5 & 10 minutes. Le
développement de capteurs respirométriques, permettant de mesurer I’activité bio-
logique, ouvre également de larges perspectives (Spanjers et al., 1996, 1998). Enfin,
les méthodes d’observation en ligne permettent d’estimer certaines grandeurs non
mesurables (e.g. la concentration en biomasse) a partir de mesures plus facilement
accessibles. Ces algorithmes, basés sur 1'utilisation de modéles mathématiques et
souvent désignés par le terme capteur logiciel, peuvent pallier le manque de cap-
teurs disponibles dans certaines circonstances et sont donc particuliérement utiles
pour la supervision et la commande des stations d’épuration.

Parallélement, ’amélioration permanente des moyens de calcul, permet d’envisager I’ap-
plication d’algorithmes de commande et d’optimisation performants a des modéles de
complexité sans cesse croissante (e.g. commande adaptative, commande non-linéaire, com-
mande prédictive, commande optimale, etc.). Ces développements rendent désormais pos-
sible 'utilisation de l'instrumentation, de la commande et de I"automatisation (ICA) de
fagon systématique pour la gestion des stations d’épuration.

2 Objectifs de I’étude

L’étude de la situation actuelle des stations d’épuration de petites tailles a montré que
ces derniéres font actuellement face & des difficultés tant techniques qu’économiques. Avec
I’entrée en vigueur prochaine des nouvelles normes de rejet fixées par ’'Union Européenne,
une hausse des coiits d’exploitation & la charge des collectivités, ainsi que des pénalités
financiéres en cas de dysfonctionnements, est inévitable. Cette situation est donc suscep-
tible de se compliquer davantage.

[’objectif de ce travail est de proposer une méthodologie d’optimisation des petites
unités de traitement & boues activées. [’approche développée comporte deux aspects
distincts, (i) étude de optimisation dynamique et, (i) la mise en ceuvre de la commande
optimale du procédé.

Optimisation dynamique du procédé

Les méthodes d’optimisation dynamique permettent de déterminer le profil de commande
qui optimise un critére donné sous des contraintes spécifiées. Le Principe du Mazimum
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et le Principe de Bellman sont les deux principales théories connues dans le domaine.
Proposées il y a plus de quarante ans, elles ont été appliquées avec succés a ’optimisation
du fonctionnement dynamique de nombreux procédés chimiques, pétrochimiques, élec-
trochimiques et biochimiques (e.g. Asrar et Moharir, 1991; Lee et Ramirez, 1994; Latifi
et al., 1998; Fournier et al., 1999; Fikar et al., 1999, 2000; Chekhova et al., 2000; Edwin
et Balchen, 2001; Ross et al., 2001). Le récent essor des techniques de calcul permet de
les appliquer a des systémes de complexité sans cesse croissante. Paradoxalement, ces mé-
thodes n’ont que trés peu été appliqués a des problémes mettant en jeu des procédés de
traitement des eaux usées (Ryckaert, 1998; Lukasse, 1999).

L’application de ces méthodes est ici envisagée afin de déterminer les profils optimaux
d’aération des petites stations d’épuration a boues activées. Les problémes étudiés sont
de deux types :

e Le probléme de la minimisation des rejets s’inscrit dans le cadre général de ’amé-
lioration de la qualité des rejets des stations d’épuration. La prise de conscience de
I'impact des rejets sur le milieu récepteur s’est soldé par un renforcement des normes
réglementaires. Tout laisse d’ailleurs & penser que cette tendance sera amenée a se
poursuivre dans les années & venir.

e Le probléme de la minimisation des cotits de fonctionnement du procédé est égale-
ment étudié pour répondre aux attentes des petites collectivités qui sont confrontées
a un manque de moyens financiers et techniques évident. L’objectif de qualité du
traitement est alors pris en compte indirectement par le biais de contraintes régle-
mentaires de rejet.

Dans les deux cas, il s’agit d’évaluer le gain potentiel qui peut étre obtenu par rapport
aux modes de gestion habituels du procédé, i.e. d’étudier la faisabilité de la méthode.

Commande optimale du procédé

L’implémentation directe des profils optimaux d’aération calculés en boucle ouverte pré-
sente de nombreux inconvénients. Les larges variations des flux polluants incidents, les
incertitudes des modéles mathématiques utilisés et les bruits de mesure peuvent en effet
induire de fortes variations des conditions optimales de fonctionnement du procédé. Ces
aspects nécessitent la mise en ceuvre de schémas de commande en boucle fermée.

Plusieurs études récentes ont été réalisées sur ces aspects (Zhao et al., 1995; Isaacs, 1995;
Lukasse et al., 1997, 1998; Nejjari et al., 1997, 1998; Weijers, 2000). Le plus souvent, le
probléme correspond & un probléme d’optimisation quadratique qui est intégré dans un
schéma de commande prédictive linéaire ou non-linéaire pour la poursuite d’une consigne
ou d’un profil de référence préalablement définis. L’approche adoptée dans cette étude est
différente. Les politiques optimales d’aération sont actualisées en ligne par la résolution
d’un probléme d’optimisation dynamique. Ceci rend nécessaire I'utilisation d’un modéle de
fonctionnement réduit du procédé et 'application d’algorithmes d’observation (adaptatifs)
afin d’estimer les variables d’état non mesurées et les paramétres du systéme.
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3. Plan de I’étude

3 Plan de I'étude

Ce mémoire s’articule autour de deux parties principales.

L’étude des conditions optimales de fonctionnement des petites stations d’épuration
a boues activées fait 'objet de la premiére partie. Les modéles mathématiques utilisés
et les problémes d’optimisation étudiés sont définis dans le premier chapitre. Une des-
cription des méthodes d’optimisation dynamique permettant de résoudre les problémes
hybrides et mixtes résultant est ensuite donnée dans le second chapitre ; 'application des
méthodes d’optimisation directes est plus particuliérement détaillée. L’étude d’une unité
de traitement existante est envisagée dans le troisiéme chapitre. Les conditions optimales
de fonctionnement de cette unité a court et long termes sont successivement présentées
et discutées pour les différents problémes d’optimisation. Ces résultats doivent permettre
de mettre en évidence les améliorations potentielles qui peuvent étre apportées par I'ap-
plication des méthodes d’optimisation dynamiques.

Les aspects relatifs a la mise en ceuvre de la commande optimale du procédé sont traités
dans la seconde partie du manuscrit. Les modéles complexes utilisés au cours de la pre-
miére partie sont inadaptés pour une utilisation en ligne. Aussi, I’élaboration d’un modéle
réduit est étudiée dans le quatriéme chapitre. [L’analyse des propriétés d’observabilité et
d’identifiabilités structurelle et pratique de ce modéle vis-a-vis des grandeurs susceptibles
d’étre mesurées en ligne est effectuée dans ce méme chapitre. Afin de tenir compte de
I'imperfection du modéle réduit et des incertitudes relatives aux perturbations incidentes,
le cinquiéme chapitre présente ’analyse de la sensibilité des conditions optimales de fonc-
tionnement. Cette analyse est indispensable pour replacer les résultats obtenus dans un
contexte de fonctionnement pratique du procédé. Ils permettent de détecter les variables
d’état et les paramétres les plus influents du modéle et orientent donc I'application des
méthodes d’observation et d’estimation du procédé. Ces méthodes sont présentées dans
le dernier chapitre. Leur intégration dans un schéma de commande prédictive est envisa-
gée, en vue d’une validation expérimentale. Enfin, les conclusions et perspectives de cette
étude sont présentées.






Premiére partie

Optimisation dynamique du procédé
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CHAPITRE 1

Formulation du probléeme d’optimisation

Ce qu’il y a d’imcompréhensible, c’est que le
monde soit compréhensible

Conceptions scientifiques
ALBERT EINSTEIN

Pour les petites collectivités, le manque de moyens techniques et économiques est ma-
nifeste. Avec l'entrée en vigueur prochaine de la nouvelle réglementation (fin 2005), un
renforcement des performances des petites stations d’épuration a boues activées qui les
équipent est impératif, tant en terme de fiabilité et de qualité de traitement qu’en ce qui
concerne le coiit de fonctionnement du procédé.

La configuration de ces petites unités de traitement a déja été précisée (Fig. 1.1). Dans
la plupart des cas, le traitement des matiéres organiques et de 1’azote s’effectue au sein
d’un bioréacteur unique aéré par intermittence ; la biomasse présente dans le systéme est
ensuite séparée de 'efluent épuré dans un clarificateur et recyclée en grande partie vers
le bioréacteur, alors que seule une faible quantité de boues est extraite du systéme. Trois
types de variables sont susceptibles d’étre manipulées sur ce type d’unités : le séquencage
de l'aération et les débits de recyclage et d’extraction des boues. Dans certains cas, un
ajout de carbone facilement biodégradable (e.g. méthanol) est également possible durant
les périodes d’anoxie pour favoriser la nitrification ; aucun ajout de ce type n’est cependant
pris en compte dans cette étude.

e Les débits de recyclage et d’extraction ont une forte influence sur la répartition, la
concentration ou encore I’dge des boues présentes dans le systéme. Le controle de
ces débits s’inscrit donc essentiellement dans une logique de gestion a long terme du
procédé, et n’a que peu de répercussions a court terme sur la qualité de ’effluent
épuré.

e En revanche, le séquencage des périodes d’aération du réacteur permet d’assurer la
dégradation des différentes formes azotées apportées par I’efluent ou produites par
les réactions de dégradation, et conditionne ainsi directement la qualité de I'efluent
épuré. D’autre part, la gestion des cycles d’aération constitue un enjeu économique
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Chapitre 1. Formulation du probléme d’optimisation

important puisque c’est le coiit relatif au fonctionnement de ’aérateur qui représente
I’essentiel du cotit énergétique du traitement.

Les résultats de cette rapide analyse des différents points de contréle du procédé indique
clairement que ’amélioration de la qualité et du coiit du traitement passe nécessairement
par une gestion plus adaptée de ’aération du bioréacteur.

Eau usée

Clarificateur

Rejet

N

Bassin d’aération

Recyclage des boues Extraction des boues

»>

F1G. 1.1 — Procédé de traitement a boues activées en bassin unique.

Les nombreuses études entreprises depuis le début des années 1970 pour modéliser le
procédé de traitement a boues activées se sont soldées par 1’élaboration de modéles dyna-
miques pertinents. Avec le développement rapide des moyens de calcul, I'utilisation de ces
modéles mathématiques prend aujourd’hui tout son intérét pour améliorer la conception
et la gestion des filiéres de traitement.

L’objectif de la premiére partie de ce document est d’évaluer le bénéfice qui peut étre
réalisé en optimisant les stratégies d’aération des petites stations d’épuration a boues acti-
vées, par rapport aux modes de gestion actuels du procédé (horloges ou asservissements) ;
en d’autres termes, il s’agit d’établir la faisabilité de la méthode. Pour cela, I'application
des méthodes d’optimisation dynamique est envisagée. Ces méthodes permettent de calcu-
ler les stratégies de commande (e.g. les cycles d’aération) qui optimisent un critére donné
(e.g. rejets d’azote total, consommation énergétique, fiabilité du procédé, etc...) sous des
contraintes spécifiées (e.g. contraintes opératoires, normes de rejet, etc...). La formulation
générale du probléme d’optimisation fait I’objet de ce premier chapitre. Les modéles uti-
lisés pour déterminer les conditions optimales de fonctionnement sont présentés dans la
partie 1.1. Les différents problémes d’optimisation étudiés sont ensuite détaillés dans la
partie 1.2.

1.1 Modélisation des petites unités de traitement a boues
activées

Les petites unités de traitement a boues activées sont constituées de deux entités princi-
pales (Fig. 1.1, p. 14) : d’une part, le réacteur au sein duquel la pollution incidente est
dégradée et qui est régi par des mécanismes essentiellement biologiques; d’autre part, le
clarificateur dont la fonction est de séparer I’effluent traité de la biomasse et des autres
composés particulaires, et pour lequel les mécanismes qui entrent en jeu sont essentielle-
ment physiques.
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1.1. Modélisation des petites unités de traitement 4 boues activées

Cette partie est consacrée a la modélisation du procédé de traitement a boues activées
en bassin unique avec aération de surface. Les aspects relatifs a la modélisation du réacteur
biologique et du clarificateur sont successivement présentés dans les paragraphes 1.1.1 et
1.1.2. Le modeéle global résultant du couplage entre ces deux sous-modeles est décrit dans
la partie 1.1.3. Pour terminer, un modéle de fonctionnement basé sur une description
simplifiée des mécanismes de décantation/clarification est présenté dans la partie 1.1.4.

Dans un souci de clarté et dans la mesure du possible, les mémes notations seront
utilisées pour les différents modéles. En particulier :

e x désigne I'état du systéme,

e () est relatif aux différents débits,

ba in rec pur dec
, e, PUTI et

e les exposants (ou indices selon le cas) ", sont utilisés pour désigner
les grandeurs respectivement associées au bassin d’aération, & I'influent, au recyclage
des boues, a I'extraction des boues et au clarificateur.

1.1.1 Modélisation du réacteur biologique

En 1983, I’association internationale IAWQ! a formé un groupe de travail afin d’encourager
le développement et faciliter ’application des modéles mathématiques pour la conception
et la gestion des stations d’épuration. L’un des principaux objectifs de ce groupe de
travail consistait a élaborer un modéle qui soit & la fois simple et apte a reproduire de
fagon réaliste les processus de dégradation biologiques dans les bassins & boues activées.
Ces travaux se sont soldés par la publication du modele ASM 1 (Henze et al., 1987).
Depuis, de nombreuses applications de ce modéle ont permis d’éprouver ses capacités de
prédiction dans une large gamme de conditions opératoires (Jeppsson, 1996).

Le modéle ASM 1 décrit les mécanismes biologiques de dégradation des matiéres or-
ganiques, de nitrification et de dénitrification. Dans cette étude, deux simplifications clas-
siques sont apportées au modéle original (e.g. Julien, 1997; Lindberg, 1998) :

e l'alcalinité S, i est omise puisqu’elle n’intervient pas dans les dynamiques des
autres variables du modeéle;

e les composés particulaires inertes X; et ceux résultant du décés de la biomasse Xp
ne sont pas distingués.

Le modéle ASM 1 ainsi simplifié comprend 11 variables d’état (Tab. 1.1). Les matiéres
organiques sont fractionnées en 6 composés différents : le substrat organique biodégradable
(particulaire Xg et soluble Ss), le substrat organique inerte (particulaire X; et soluble
Sr) et la biomasse (hétérotrophe Xp i et autotrophe Xp 4). D’autre part, les composés
azotés sont distingués en fonction de leur degré d’oxydation et répartis en 3 catégories : les
formes organiques (solubles Sy p et particulaires Xyp), les formes ammoniacales (Syy) et
les formes oxydées (S0, sans distinction des nitrates et des nitrites). Une variable d’état
complémentaire représente la concentration en oxygéne dissous dans le bassin d’aération
(So)- On peut remarquer par ailleurs que certaines variables d’état correspondent a des
espéces chimiques existantes (e.g. Snu, Sno, So), alors que d’autres sont au contraire
plus conceptuelles et ne peuvent pas étre directement mesurées (e.g. Xp g, Xp a)-

! International Association on Water Quality, aujourd’hui International Water Association (IWA)

15



Chapitre 1. Formulation du probléme d’optimisation

TAB. 1.1 — Variables d’état du modéle de dégradation biologique.

| Composé Symbole Unité
1. Matiére organique soluble inerte St gDCO -m~3
2. Substrat facilement biodégradable Ss gDCO -m~3
3. Matiére organique particulaire inerte Xr gDCO -m~3
4. Substrat lentement biodégradable Xsg gDCO -m~3
5. Biomasse active hétérotrophe XB.H gDCO-m™3
6. Biomasse active autotrophe XB,A gDCO - m™3
7. Azote sous forme de nitrates et de nitrites Sno gN.-m~3
8. Azote sous forme d’ammoniaque SNH gN.-m™3
9. Azote organique soluble biodégradable SND gN-m™3
10. Azote organique particulaire biodégradable XND gN-m—3
11.  Oxygeéne dissous So g0y -m™3

Les variables d’état du modéle ASM 1 sont liées par 8 processus de dégradation. Ces
interactions sont illustrées sur la Fig. 1.2, et une rapide description des processus de
dégradation est donnée ci-apreés.

Croissance aérobie des micro-organismes hétérotrophes — Une fraction du sub-
strat dégradé par les micro-organismes hétérotrophes est utilisée pour assurer le dé-
veloppement de la colonie bactérienne (phase d’anabolisme). Ce processus contribue
généralement de fagon prépondérante a la production de biomasse et a 1’élimination
du substrat. Il est ainsi naturellement limité par I’épuisement du substrat Ss, mais
également par le manque d’oxygéne dissous et d’ammoniaque’.

Croissance anoxie des micro-organismes hétérotrophes — En I’absence d’oxygéne,
une partie des organismes hétérotrophes est en mesure d’utiliser les nitrates comme
accepteurs terminaux d’électrons avec Sg comme substrat. Ce processus conduit a
la production de biomasse hétérotrophe et d’azote gazeux par réduction des nitrates
(dénitrification).

Croissance aérobie des micro-organismes autotrophes — L’oxydation de I’ammo-
niaque en nitrates (nitrification) donne lieu & la production de biomasse autotrophe
(en faible quantité cependant en raison du faible taux de conversion) et a la consom-
mation d’oxygéne dissous. Comme pour la croissance des hétérotrophes, de 'ammo-
niaque est utilisé au cours de la synthése bactérienne pour fournir I’azote nécessaire,
et est incorporé dans la masse cellulaire.

Mortalité des micro-organismes hétérotrophes et autotrophes — La mortalité des
organismes hétérotrophes et autotrophes se produit de fagon continue, indépen-
damment des conditions d’aération du milieu (conditions d’aérobiose, d’anoxie ou

1Une extension du modéle ASM 1 est ici réalisée pour tenir compte de ’effet limitant de la concentration en
azote ammoniacal dans le milieu sur la croissance aérobie des micro-organismes hétérotrophes. De ’azote
ammoniacal est en effet intégré dans les nouveaux tissus lors de la synthése bactérienne, en quantité
suffisante pour provoquer une inhibition en cas de manque. Cette limitation est prise en compte par ’ajout
du terme de commutation —=22Z_ dans les cinétiques p; et py de croissance des micro-organismes

Ky u+Snu
hétérotrophes (Tab. 1.2)
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1.1. Modélisation des petites unités de traitement 4 boues activées

>

hydrolyse hydrolyse
ortalité aérobie anoxie 0

SND

croissance
X B.H ( SN

croissance
anoxie

croissance

anoxie

croissance
aérobie

XB.A

croissance
A A anoxie

nitrification

hydrolyse hydrolyse
aérobie anoxie

Fi1a. 1.2 — Intéractions entre les variables d’état du modéle ASM 1.

d’anaérobiose). Les cellules mortes sont transformées en DCO particulaire non bio-
dégradable X; et en substrat lentement biodégradable Xg. De fagon similaire, la
fraction d’azote organique contenue dans la masse cellulaire est restituée au milieu
suite au décés de la biomasse et vient s’ajouter a la quantité déja présente d’azote
organique particulaire Xyp.

Ammonification de l’azote organique soluble — 1’oxydation de I’azote organique so-
luble Sy p en azote ammoniacal est représentée par une cinétique d’ordre 1 par rap-

port & la biomasse hétérotrophe Xy 7, et ne dépend pas des conditions d’aération
du milieu.

Hydrolyse de la matiére organique — La modélisation du processus d’hydrolyse est
basée sur des cinétiques de surface ; ce processus est effectif en conditions d’aérobiose
comme en anoxie (un coefficient 7yo, est toutefois introduit pour rendre compte
de la baisse du taux d’hydrolyse sous des conditions d’anoxie). Le modéle cinétique
est d’ordre 1 par rapport a Xp y pour les faibles quantités de substrat absorbées,
et sature lorsque cette quantité devient grande devant la concentration en biomasse
présente dans le réacteur (ordre 0).

Hydrolyse de l’azote organique — Le taux de solubilisation de ’azote organique par-
ticulaire est proportionnel au taux de solubilisation de la matiére organique par-
ticulaire, dans le rapport des quantités de biomasse susceptibles de dégrader ces
COmposés.

Les expressions des cinétiques p;, 7 = 1...8, des processus de dégradation figurent
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Chapitre 1. Formulation du probléme d’optimisation

ba
dans le Tab. 1.2. On notera la présence du terme de commutation ¥

= Gha dans le
Knu,a+5%%y

processus de croissance aérobie des hétérotrophes, conformément aux modifications envi-

sagées.

TaB. 1.2 — Cinétiques du modéle de dégradation.

| Processus

Cinétique, p; (g.m3.s7!)

1. Croissance aérobie des hétérotrophes
2. Croissance anoxie des hétérotrophes
Croissance aérobie des autotrophes

Mortalité des hétérotrophes
Mortalité des autotrophes

Ammonification de I'azote organique soluble

R

Hydrolyse de la matiére organique absorbée

8. Hydrolyse de ’azote organique absorbé

Sbsa S Sboa X ba
K Ks+8% Knu,u+S%y; Ko u+Sy " B.H

sk Sk Kon _ _ Sk,

S o Xba
KH Ks+5% Knu a+S%y Ko, u+S% Kno+S8%, INOg2A B,H

S¥u S (b)a ba

Ha Knu,a+5%y; Ko, a+5% XB,A

bHX%a’H

bAX%a,A

ba ba

“aSNDXB,H
K Xga/xfbsa,H se
hRx+X5 /X5y \Ko n+55
Ko,n S?\]ao ba
+nNO’hKo,H+SZ)“ Kno+5%, B,H

K le(faD/le)s*(fH she
hWEx+X5 /Xy \Ko.u+5y

+ Ko.u Sty Xba
INO,h Ko,u+5% Kno+5%, B,H

Les coefficients stoechiométriques v; ;, qui lient les différentes variables d’état du mo-
déle, sont consignés dans le Tab. 1.3. Les lignes du tableau correspondent aux processus
de dégradation et les colonnes aux variables d’état du modéle.

TAB. 1.3 — Steechiométrie des réactions du modéle de dégradation.

Var. ¢ 1. 2. 3. 4. 5. 6. 7. 8. 9. 10. 11.
—sp o sp P xb oy Xpa Sk Sk Sk X, sh
7 | Proc. Coeflicients steechiométriques, v; ;
1. _i 1 —iNBM - I;ZH
2. _i 1 - 2%8,63/;; —iNBM
3. ) ER LA
INBM
4. frxr 1 — -1 INBM —
frxr frxrinxr
5. frxr 1 — -1 INBM —
frxr frxrinxr
6. 1 -1
7 1 -1
8. 1 -1

A partir de 'expression des cinétiques et des coefficients steechiométriques, le taux de
conversion R; de chaque composé est donné par la relation :

8
Ri = Y vigp;, i=1...11
j=1
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1.1. Modélisation des petites unités de traitement 4 boues activées
ou p; désigne la cinétique du 7" processus et v;;, la stoechiométrie du ¢“"*° composé
pour le processus j.

Le modéle cinétique résultant comporte 20 paramétres cinétiques et steechiométriques,
qui sont détaillés dans le Tab. 1.4. Les valeurs par défaut définies par Henze et al. (1987) et
dans le benchmark! y sont reportées et des gammes de variations sont également données
pour certains parameétres.

Le modéle du réacteur biologique est obtenu en effectuant de simples bilans de matiére
pour chaque composant. Les équations de bilan sont les suivantes :

dx?a _ Qrec . Qm . xm . Qm + Qrec
dt o Vr Vr i Vr

ot V" désigne le volume réactionnel et 2%, 27

x; + SR, (1.2)
re¢ et 2", la concentration du composé i dans
le bassin d’aération, dans le recyclage et dans I'influent respectivement, e.g. :

ba __ ba ba ba ba ba ba ba ba ba ba ba] T
T = [SI 755’ 7XI 7XS 7XB,H7XB,A7SNOusNHusNDuxNDuso}

La simplification qui consiste & identifier le volume réactionnel V" au volume total du
réacteur biologique V" se justifie lorsque le régime hydraulique du bassin s’apparente &
celui d’un réacteur parfaitement agité (RPA). Lors des séquences d’arrét de 'aérateur,
les flocs présents dans le réacteur décantent lentement, ce qui modifie alors la répartition
de la biomasse et peut engendrer une modification du volume réactionnel. Toutefois, les
travaux de Vaxelaire (1994) ont permis d’établir que cet effet reste limité dés lors que
les périodes d’arrét n’excédent pas 2 heures (avec des temps de séjour de I'ordre d’une
dizaine), ce qui est généralement le cas pour les petites unités fonctionnant en alternance.
Ces résultats justifient donc ’hypothése du RPA en période d’aération, comme en période
d’arrét de ’aérateur.

Le bilan relatif a la concentration en oxygéne dissous compte un terme supplémentaire
Ao relatif a 'apport d’oxygéne par les turbines :

dsga Qrec an i an + Qrec b
— . rec . m _ . a 1'
dt Vr 0] + VT SO 7]}7" SO + RO + AO ( 3)
Sous sa forme générale, le terme d’apport d’oxygéne s’écrit :
Ao = kpa (@) - (Sgt— 5%) (1.4)

ou kra représente le coefficient de transfert d’oxygéne dissous dans le milieu et S&™, la

concentration en oxygéne dissous a saturation. Le paramétre kpa dépend de I'état du
milieu et en particulier de la concentration et de la respiration des boues dans le réacteur.
L’influence de ces deux facteurs n’est cependant pas clairement établie et il n’est pas rare
de trouver des résultats contradictoires dans la littérature (e.g. Vasel, 1988; Vaxelaire,
1994). Pour des raisons de simplicité, le paramétre kpa est ici supposé constant.

De facon générale, le modéle relatif au réacteur biologique s’exprime sous la forme
d’un systéme différentiel affine en la commande :

dmba
dt

'Le benchmark est proposé dans le cadre de I’action européenne COST 624 ; pour plus d’information sur le
benchmark, voir Alex et al. (1999) ou consulter le site web http ://www.ensic.u-nancy.fr/COSTWWTP/.

.fba (mba’ a,:rec’ mm) + uaerg (mba) (15)
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Chapitre 1. Formulation du probléme d’optimisation

TAB. 1.4 — Paramétres stoechiométriques et cinétiques du modéle de dégradation.

| Paramétre Symbole Unité Valeurs par défaut Valeurs du Gamme de
20°C 10°C benchmark  variation
Parameétres steechiométriques
Rendement de conversion des hétérotrophes Yy gDCO - (gDCO)™! 0.67 0.67 0.67 0.38 - 0.75
Rendement de conversion des autotrophes Ya gDCO - (gN)™* 0.24 0.24 0.24 0.07 - 0.28
Fraction de DCO inerte issue du décés de la biomasse frxr — 0.08 0.08 0.08 -
Proportion d’azote dans la biomasse INBM gN-(g DCO)_1 0.086 0.086 0.08 -
Proportion d’azote dans les produits de la biomasse INXT gN-(g DCO)f1 0.06 0.06 0.06
Parameétres cinétiques
Taux de croissance spécifique maximal des hétérotrophes LLE it 6.0 3.0 4.0 0.60 — 13.2
Taux de mortalité des hétérotrophes by j*1 0.62 0.20 0.30 0.05-1.6
Constante d’affinité en substrat des hétérotrophes Kg gDCO-m~3 20 20 10 5—225
Constante d’affinité en ammoniaque des hétérotrophes KnymH gN-m™3 0.05 (Julien, 1997) -
Constante d’affinité en oxygéne des hétérotrophes Ko.n g0y -m™3 0.20 0.20 0.20 0.01 - 0.20
Constante d’affinité en nitrates des hétérotrophes dénitrifiants Kno gN-m™3 0.50 0.50 0.50 0.10 — 0.50
Taux de croissance spécifique maximal des autotrophes WA it 0.80 0.30 0.50 0.20 - 1.0
Taux de mortalité des autotrophes ba it 0.20 0.10 0.05 0.05 0.3
Constante d’affinité en ammoniaque des autotrophes KNH,A gN-m™3 1.0 1.0 1.0 -
Constante d’affinité en oxygéne des autotrophes Ko.a g0y -m~3 0.40 0.40 0.40 0.40 - 2.0
Facteur de correction pour la croissance anoxie des hétérotrophes  nno,g - 0.8 0.8 0.8 0.6-1.0
Taux d’ammonification Kaq m3 - (gDCO) ™" -j~! 0.08 0.04 0.05 -
Taux maximal spécifique d’hydrolyse Kh gDCO - (gDCO)™"-j~' 3.0 1.0 3.0 -
Constante d’affinité en substrat particulaire pour ’hydrolyse Kx gDCO - (g DCO)_1 0.03 0.01 0.1 -
Facteur de correction pour I’hydrolyse en phase anoxie 1NNO,h - 0.4 0.4 0.8 -
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1.1. Modélisation des petites unités de traitement 4 boues activées

ou u®" désigne la variable de commande relative au systéme d’aération. Toutefois, comme
I’apport d’oxygéne est assuré par des aérateurs de surface de type tout-ou-rien, u®" ne peut
prendre que deux valeurs discrétes, 0 ou 1. Aussi, une facon plus adaptée de représenter
le comportement du réacteur biologique consiste a définir deux modéles distincts :

dab A

(a;t = (1) . (", ", &™) lors du fonctionnement de I'aérateur,  (1.6a)
dmba (2) ec .,in P ) A

el (:I: " x ) lors des périodes d’arrét, (1.6b)

ou les instants de commutation entre les modes bi) et fb du systéme correspondent

aux instants d’arrét et de mise en marche de ’aérateur. Le modéle du réacteur biologique
s’exprime ainsi sous la forme d’un systéme hybride discret/continu (Barton et Pantelides,
1994). Une description générale de ce type de systémes est donnée dans le Chapitre 2
(§ 2.2.2, p. 46).

1.1.2 Modélisation du clarificateur

Bien que les processus de dégradation et de séparation aient lieu dans des ouvrages dif-
férents, il est difficile de séparer leur dynamiques respectives. Il est de ce fait important
d’adopter un modéle qui puisse rendre compte de ces interactions. Tenir compte des as-
pects liés a la décantation/clarification est d’ailleurs d’autant plus important que cela
permet d’intégrer :

e les phénomeénes de mélange dans le décanteur (Fig. 1.3) ;

e le processus d’accumulation de boue, voire de surverse du voile de boue, lorsque la
station est surchargée (lors des épisodes pluvieux notamment).

8.5 T T T T T T T T T
sl Sortie du bassin d’aération ]
LI“ 7.5 H Sortie du clarificateur
= 7r
&b
£ 65
SN—
z 87
= 55
g 5t
Q
5 45
< 47
35
3 )
o o o o o o o o o o o o o
o N < © © o N < © @ o N o
- — — — — N N
Temps (h)

F1G. 1.3 — Illustration de I'effet du décanteur sur la concentration en azote soluble.

La grande majorité des modéles proposés dans la littérature reposent sur une repré-
sentation mono-dimensionnelle des processus de décantation (e.g. Laikari, 1989; Takéacs
et al., 1991; Dupont et Henze, 1992; Hartel et Popel, 1992; Otterpohl et Freund, 1992;
Jeppsson, 1996; Watts et al., 1996; Chancelier et al., 1997a,b). Ce type de modéle consiste
a discrétiser le décanteur en couches horizontales homogénes. L’utilisation de modéles a
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Chapitre 1. Formulation du probléme d’optimisation

couches présente cependant certains inconvénients. La pertinence des résultats est en effet
conditionnée, dans une large mesure, par le nombre de couches considéré, et il n’est pas
garanti que la solution calculée vérifie I’équation de continuité (Diehl et Jeppsson, 1998).
Malgré ces inconvénients, le modeéle de Takéacs et al. (1991) est utilisé dans cette étude,
dans la mesure ot il fournit une description généralement satisfaisante du comportement
du clarificateur (Grijspeerdt et al., 1995).

Les hypothéses adoptées pour la formulation du modéle de décantation sont les sui-
vantes :

(7) le décanteur est cylindrique;
11) les concentrations sont homogénes dans toute section horizontale ;
g

(7ii) la vitesse de sédimentation des particules ne dépend que de la concentration
des composés particulaires dans la section considérée (théorie de Kynch);

(7v) aucune réaction de dégradation n’a lieu au sein du décanteur;
(v) les phénoménes de dispersion des flocs sont négligeables.
Sous ces hypothéses, le flux total & de composés particulaires dans une section donnée

du décanteur, qui résulte de la superposition du flux de liquide (®;) et du sédimentation
(®s), est défini par :

d = ¢+ P, (1.7)

Xdee q siz <z
avec : P, = g b ¢ (1.8)
X stz >z,

O, = X[ u, (X[ (1.9)

ol X désigne la concentration en boues dans la section considérée, uyp, et up les vitesses
ascendantes et descendantes du liquide dans le décanteur, u, la vitesse de sédimentation
et z, la profondeur de l'alimentation du décanteur (axe z orienté vers le bas). Les flux
ascendant u; j et descendant wu;; de liquide dans le décanteur s’écrivent :

Qin - qurg

U = Jdec (1.10a)
Qrec + Q ur
Uiy = pr (110b)

oll S%¢ est la surface du décanteur. D’autre part, I’expression de la fonction de vitesse de
sédimentation u, en fonction de la concentration en solides est définie par (Takacs et al.,
1991) :

Ug = max {0; min {Uls,o ; Us,0 [e*”h Xfee(l=fns) _ o=7p X?“(lffns)] }} (1.11)
ou les paramétres de décantation vy, v(, T, Tp, fns €t X; sont définis dans le Tab. 1.5.

Le décanteur est discrétisé en N.. couches horizontales. L’évolution de la concentration
des composés particulaires dans une couche intermédiaire ¢ donnée vérifie :

dXtd(iC,i
dt

PN (1.12)
(&
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1.1. Modélisation des petites unités de traitement 4 boues activées

TAB. 1.5 — Paramétres du modéle de décantation.

Paramétre Symbole  Unité Valeur par défaut Valeur du benchmark
(Takacs et al., 1991)  (Alex et al., 1999)

Vitesse maximale théorique de Us,0 m.j! 712 474

sédimentation

Vitesse maximale effective de sé- ug o m.j ! 340 250

dimentation

Paramétre de sédimentation ) m3.g~! 4.2610~% 5761074

pour les suspensions fortement

concentrées

Paramétre de sédimentation Tp m?.g~! 5.01073 2.861073

pour les suspensions faiblement

concentrées

Fraction non décantable des so- Frs - 5.010~% 2.281073

lides incidents

Concentration limite des solides X" g.m™3 3000 3000

en suspension

ot A®’ représente la différence de flux dans la i couche (fluz entrant — fluz sortant) et
e ’épaisseur de cette couche. Les échanges entre deux couches adjacentes sont basés sur la
théorie du flux limitant (Coe et Clevenger, 1916). Selon cette théorie, une accumulation
de boues se produit dans une couche donnée lorsque la capacité de transfert de cette
couche est inférieure a celle de la couche située immeédiatement dessous. Les expressions
des flux de sédimentation résultants, ainsi que celles des flux de liquide, sont précisées sur

la Fig. 1.4.

Deux extensions classiques sont apportées au modéle de sédimentation (e.g. Jeppsson,
1996; Diehl et Jeppsson, 1998; Lindberg, 1998). Ces considérations sont nécessaires pour
permettre le couplage du modéle de décantation avec le modéle du réacteur biologique.

e L’évolution dynamique de chaque composé particulaire X%, Xdec X%f%, lefj,
X{ee est considérée de maniére indépendante. L’équivalence entre les concentrations
en DCO et en MES de ces composés est obtenue via 'utilisation de facteurs de
conversions (Gujer et al., 1995) :

X[ = 0.75 (X + X&) +0.9 (X§F5+ X59) (1.13)

On peut remarquer que les composés particulaires azotés X4 ne figurent pas dans
cette relation, puisqu’ils sont inclus dans les composés particulaires organiques X 2.
En définissant le vecteur p%c des fractions de X{ec, Xdec, ng;{, ngj et X
dans X e.g. X = p?ff Xdec on peut alors considérer 1'évolution dynamique
de chacun de ces composés. Dans une couche intermédiaire ¢ donnée, le bilan de
matiére s’écrit :

dpgl(ec,i Xtdec,i 1

dec,i—1 xi—1 dec,i 11
=~ [prerr e o pie] 1.14
d o Dx Dx ( )

e Des considérations similaires sont utilisées pour décrire la fraction soluble de I’ef-
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flux de liquide

1 Qn_Qrre yrdec
Q= Fom— Xy

—

flux de sédimentation

couche 1 (supérieure)

9 Qin_Qrurd rdec
Qi = Fgm— X

Gdec

A

dec,l . yrdec,?
ul X7 si Xpo0 < Xnaee

: dec,1 dec,? .
min (ui XN w2 X0 ) sinon

couche 2

3 QIn—_QPurd y-dec3
(I)z,h = T gdec Xy

@2

dec2 - yrdec3
{ u2 X700 si Xpo00 < Xnae

: dec2 | 3 yrdec3 .
min (ug X% ud X ) sinon

— dec,Nqo—1 . yrdec,N, :
! UI,V” 1 Xt €c,Na si X’f&L, P X'tmal
a1 = ¢ '
s

. ~1 yrdec,No—1 dec,N, .
min (uf’“ Lxeeamt yNa X0 “) sinon

couche N, (alimentation)

: dec,N, dec,No+1
@é\’a = min (uivd Xjeote ’LLiV“Jrl X ot )

couche N, +1

No _ Q™m—QPur9 xrdec,N,
Dy = “gwe—Xi
(oo e S——
X,
Na _ QUec4QPu9 yrdec,N,
O =gz Xy
Na+1 _ Qree+QPurd yrdec,Nqo+1
Oy =t X
Neeel _ QUee+QPurs +rdec,Noo—1
iy = g Xy

No+1 No+1 yrdec,Na+1  N,+2 y-dec,Na+2
ORE X, RUALED. &

= min (?I,‘S

Now . 1 ydee,Nee—1 . ydec,Nee
®Nee=! = min (“ﬁ»v“ 1 deeNeeml o New xdec )

couche N, (inférieure)

-]

Nee Qe 4+QPU9 yrdec,Nec
e — QUL

1b Sdec t

F1G. 1.4 — Bilans de matiére dans les couches du clarificateur (Takéacs et al., 1991).
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1.1. Modélisation des petites unités de traitement 4 boues activées

fluent ; S% repésente la fraction soluble totale,
Sl = 51+ 5% + 515 + 53 + S8 (119

et le vecteur p& permet de suivre I’évolution des différents composés solubles, a
I’exception de la concentration en oxygene dissous résiduelle supposée entiérement
consommeée dans le clarificateur. Etant donné que les composés solubles ne sont pas
soumis au flux de sédimentation, les bilans dans les différentes couches sont large-
ment simplifiés.

En combinant les équations de bilan relatives aux composés particulaires et solubles
avec celles qui décrivent 1’évolution de leurs composants respectifs, il vient :

dans la partie supérieure (1 <i< N,—1) :

dXdec,i 1 deciil oo ' N
it 5 - 0] 1o
deci

deGCZ B 1 dec,i+1 dec,i ydeciitl dec,i dec,i—1) gi—1
dt - eXdec,i bx ~—Px Ulp Ay —\Px —Px s (1.16b)

t
deec,i 1 ) )
T = |:Std ekl _ g¢ ec’z} (1.16¢)
dpdec,i 1 ' ' '
o = e <Pcslec’lH - Pféec’l) upp SO (1.16d)
€ O ’
uls Xtdec,i si Xtclec,i+1 < Xtmag;
avec : o) = , decit] 7 deci
B min <uls+1 X0l X em) sinon
) =0

s

pour la couche d’alimentation (N,) :

dec,Ng
7dXt - _ 1 ba dec,Nq Na Na—1
o = o (e tus) (X - X — O+ Py (1.16¢)
dec,N,,
% — # [(u +u ) < ba dec,Na) Xba _ < dec,Na dec,Nafl) (I)Na_lﬂl 16f)
dt B eXdec’Na b Lh) \PX — Px t Px Px s .
t
deec,Na 1
—— =~ (wp+up) (Si’“ — Std“’Na) (1.16g)
dt e ’
dec,Ny,
dpSec B 1 (u Tu ) < ba dec,Na) Sba (1 16h)
dt - dec,Ng b L,h) \Ps Pg t .
e S,
o g L A e < g
: s min (uéVa Xtdec,Na’uéVa_1 X;lec,Na71> sinon

@éva = min (uéV“Jrngec’N"H,uéV“Xgec’N")
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dans la partie inférieure (N, +1 <1i < N..) :

dXdec,i 1 - . ) )
el [(Xzfletm - Xtd“’z) up — P+ <I>’;1} (1.16)
dpgl(et;i 1 dec,i—1 dec,i dec,i—1 i—1 .
at o xdeoi <pX —Px ) [ul,b X + @ ] (1.16])
€Ay
deec,i 1 o )
= o [Std“” 1—556“} (1.16k)
dpgeqi 1 dec,i—1 dec,i dec,i—1
dt = e Sdec,z' <pS —Pgs > ULb St (1161)
t
. T . i+1 y-deci+1 4 y-dec,i
avec : ®; = min (u, X, , U Xy
NCC J—
b =0
auz limites :
) pdec,l dec,1
' = 52671556671 selon le cas (1.16m)
S t
pdec,NCCXdec,Ncc
2 — deeC,NccSCIgecchc selon le cas (1.16n)
S t

Au final, le modéle de décantation/clarification & couches se présente sous la forme :

dwdec
o dec ba
dt - fdec (m » L ) (117)
- dec,i __ decyi decil odecyi dec,il T , y s eme .
ou %" = | X, py S, Py représente 1’état dans la ¢ couche de sédi-
T
. T T , .
mentation, et ¢ = [azd“J ..., xlecNee ] , ’état complet du clarificateur.

1.1.3 Modéle global de I'unité de traitement

Le couplage des modéles de dégradation biologique et de décantation permet de formuler
un modeéle global de 'unité de traitement. Ces deux modéles, rappelons-le, se présentent
sous la forme :

d:I:b“ (1)

Réacteur biologique : a = Jw (a:b“, :1;7"“) lors du fonctionnement de 'aérateur
dab® .
vl éi) (2", ") lors des périodes d’arrét
dec
Clarificateur : e F soe (mdec’ a,:ba)

La relation (1.16n) permet d’exprimer 1’état " dans le recyclage en fonction de ’état
xdeeNee de la couche inférieure du clarificateur. Ainsi, il est possible d’écrire le modéle
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global sous la forme générique (1.18) :

d

d—f = fW (x) lors du fonctionnement de I’aérateur, (1.18a)
dw (2) L. y N

il f' (x) au cours des périodes d’arrét. (1.18b)

T

ol x = [azb“T,a:d“T] désigne 1'état du systéme, et ou les modes £V, £@ du systéme
T T T T

sont respectivement définis par £V = [ 1(72) , f;‘lpec] et £ = [fz()i) , deec} .

Le modéle global résultant est un systéme différentiel constitué de (11 + 12 N,.) équa-
tions différentielles, i.e. 131 équations pour 10 couches de décantation, et comporte 26
parametres dont les valeurs par défaut sont précisées dans les Tab. 1.4 (p. 20) et 1.5 (p.23).

En raison de sa taille, 'utilisation du modéle global (1.18) pour le calcul des conditions
optimales de fonctionnement des petites unités de traitement est susceptible de poser des
problémes, notamment de temps de calcul. Pour cette raison, la formulation d’'un modéle
de taille plus réduite est proposée dans la partie suivante.

1.1.4 Modéle simplifié de 'unité de traitement

Afin de réduire la taille du modéle global (1.18), il est possible d’adopter une description
simplifiée des processus de décantation/clarification. Cette description suppose que :

(7) les concentrations des composés solubles dans 'effluent traité sont les mémes
que dans le bassin d’aération, avec un délais ¢, (réacteur piston)' :

o (t+ty) = 2 (), i=1,2,7,8,9 (1.19a)

(77) les concentrations des composés particulaires dans l'effluent traité sont
égales & une fraction constante f,; de celles du bassin d’aération (avec égale-
ment un délais ¢4) :

2t ty) = fasa? (1), i=3,4,5,6,10 (1.19b)

Les équations de bilan relatives au clarificateur s’écrivent :

(Qm + Qrec) wba = (Qrec + qurg) wrec + (Qm - qurg) wrej (120)

Compte tenu des relations (1.19a) et (1.19b), il est alors possible d’exprimer les concen-
trations " des composés solubles et particulaires dans le recyclage en fonction des
concentrations " dans le bassin d’aération :

ety = 2, i=1,2,7,8,9 (1.21a)
ze(t) = dab*(t), i=3,4,56,10 (1.21b)

!Comme dans le cas du modele de décantation & couches, la concentration résiduelle en oxygéne dissous
est supposé entiérement consommeée dans le clarificateur, i.e. S57 =S¢ = 0.
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ou le taux de compression ¢ des boues dans le clarificateur est défini par :

9 = Qrec + Qm (1 B fns) + fns qurg
Qrec + qurg

(1.22)

A partir des relations (1.21a) et (1.21b), il devient alors possible d’exprimer le modéle
de l'unité de traitement sous la forme générique suivante :

d
d—f = O (x) lors du fonctionnement de I’aérateur, (1.23a)
d
d_:f = f@ (z) au cours des périodes d’arrét. (1.23b)

ot x = x" désigne I'état du systéme. Le modeéle simplifié résultant (1.23) compte 21
paramétres (les 20 paramétres cinétiques et stcechiométriques définis dans le Tab. 1.4
(p- 20), plus le paramétre f,, défini dans 'équation (1.19b) et dont la signification est la
méme que pour le modéle a couche), mais ne comporte, en revanche, plus que 11 variables
d’état.

1.1.5 Conclusions

Pour simuler le comportement dynamique des petites unités de traitement a boues acti-
vées, deux modéles de complexités différentes sont considérés. Les processus de dégrada-
tion biologiques sont basés, dans les deux cas, sur le modéle ASM 1, actuelle référence
dans le domaine du traitement des eaux a boues activées. En revanche, ces modéles dif-
férent par la maniére dont les mécanismes de décantation/clarifications sont décrits. Le
premier intégre un modéle de séparation a couches; le second, moins détaillé, est basé sur
de simples bilans de matiére.

Ces modéles comportent cependant certaines lacunes. Les aspects relatifs au transfert
d’oxygéne en présence de boues notamment ne sont pris en compte, en raisons des nom-
breux résultats contradictoires qui subsistent dans la littérature a ce sujet. La description
de I’hydrodynamique du réacteur biologique lors de ’arrét des turbines d’aération (ici
considéré comme un réacteur parfaitement agité) est également susceptible d’étre amélio-
rée, en intégrant par exemple les processus de décantation des flocs qui peuvent engendrer
une répartition hétérogéne des composés particulaires. D’autre part, les récentes amélio-
rations apportées au modéle ASM 1 (modéle ASM 3, Gujer et al., 1999) ne sont pas prises
en considération dans cette étude.

L’étude d’une unité de traitement existante a cependant permis de vérifier que ces deux
modeéles sont en mesure de donner une représentation fidéle du comportement dynamique
des petites stations d’épuration & boues activées (cf. Annexe D, p. 249), et qu’ils sont
par conséquent tout a fait aptes, malgré leurs lacunes, a étre utilisés pour ’optimisation
dynamique du procédé. La formulation des problémes d’optimisation fait 1'objet de la
suite du chapitre.
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1.2 Problémes d’optimisation

Si I'on tente de hiérarchiser les problémes technico-économiques rencontrés par les petites
collectivités rurales, la nécessité d’assurer de maniére fiable le niveau de traitement
requis (rejets des composés carbonés et azotés), avec les problémes relatifs au cott
énergétique du traitement ainsi qu’au cotit de la main d’ceuvre, constituent les as-
pects les plus contraignants (Boutin et al., 1998). Deux types de problémes d’optimisation
sont ainsi envisagés dans cette étude :

(7) la minimisation des rejets azotés;

(77) la minimisation de la consommation énergétique du systéme.

Il est bien entendu possible de formuler d’autres problémes d’optimisation, e.g. la re-
cherche d’un compromis entre le colt et la qualité du traitement, I’amélioration de la
fiabilité du traitement, etc. ..

La formulation mathématique des deux problémes d’optimisation retenus fait 'objet
de cette partie. Le choix des variables d’optimisation est détaillé dans le paragraphe 1.2.1.
Les critéres et contraintes de chaque probléme sont ensuite précisés dans les paragraphes
1.2.2 et 1.2.3.

1.2.1 Paramétrisation du probléme

Les différents points de controle des petites stations d’épuration a boues activées ont
déja été précisés. Parmi eux, la gestion des cycles d’aération apparait particuliérement
importante, étant donné que le réglage des séquences d’aération conditionne directement
la qualité de I'efluent épuré et, en grande partie, le colit énergétique du traitement.

Un profil d’aération correspond a une succession de cycles, composés chacun d’une
période durant laquelle le réacteur est aéré, suivie d’'une période d’arrét du systéme d’aé-
ration. Pour caractériser un profil d’aération sur un horizon de temps [to,?s| donné, il
s’agit donc de définir le nombre N, de cycles d’aération d’une part, et la durée des phases
d’aération et d’arrét de chaque cycle d’autre part.

Une séquence d’aération est déterminée par la donnée de 2 paramétres. De nombreuses
combinaisons de paramétres sont envisageables pour cela. Il est possible, par exemple, de
spécifier directement les instants de commutation de I’aérateur (mise en marche et arrét),
la durée des différentes phases d’aération et d’arrét, ou encore la fraction d’aération et la
durée de chaque cycle. Ces différentes combinaisons sont cependant toutes équivalentes
du point du résultat de 'optimisation, dans la mesure ot il est possible de passer de 'une
a lautre par de simples changements de variables (difféeomorphismes); il s’agit le plus
souvent de changements de variable linéaires. Le couple de paramétres adopté dans la
suite de I’étude est constitué :

(i) de la durée a* d’aération au cours du £ cycle,

(ii) de la durée ¢* du k°™ cycle de fonctionnement.
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Les instants de commutation ¢ et t* entre les modes FY et £P du systeme différentiel
sont alors donnés explicitement par les relations (1.24a) et (1.24b) :

k—1

th = Z€i+ak (1.24a)
i=1
k

th = Yo (1.24b)
=1

Les paramétres d’optimisation N, a” et (¥ ainsi que les instants ¢} et t¥ de commutation
sont illustrés sur la Fig. 1.5.

N, cycles

cycle k

of B

Etat de 'aérateur

LoE iy "
OFF r // _I
L k=11 koo
to til=>"0 th=>"0 i

J=1

k-1 i
th = ij +a"
j=1

F1G. 1.5 — Illustration des paramétres d’optimisation.

1.2.2 Minimisation des rejets d’azote total

La premiére alternative étudiée pour améliorer les performances et la fiabilité des petites
unités de traitement & boues activées consiste a calculer le profil d’aération du réacteur
qui minimise les rejets d’azote total (NGL).

Expression du critére d’optimisation

Réduire les rejets d’azote total consiste & minimiser la concentration moyenne en NGL de
'effluent sur un horizon de temps [to, ] donné. Mathématiquement, ceci revient a définir
le critére d’optimisation g du probléme par :

1 tr
J = / Fnar (t) dt (1.25)
tr —to Jy,
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ou Fy¢r désigne la concentration en azote total de ’efluent. Ces rejets sont constitués
en grande partie de composés solubles (nitrate, ammoniaque et azote organique soluble),
mais contiennent également des composés particulaires (azote organique particulaire et
fractions d’azote contenues dans la biomasse et les composés particulaires inertes) :

- rej rej rej rej . rej . rej rej
fNGL = SNO + NH + ND + XND +inxT X[ +INBM (XB,H + XB,A) (1'26)
Selon le modéle mathématique utilisé pour représenter 1’évolution dynamique du procédé,
J s’exprime ainsi sous 'une des deux formes suivantes :

— Cas du modéle global (1.18) :

1 ts dec dec dec dec
J = tf—to/ {St () [Pswbl (t) + P,y (1) + PS5 (t)} (1.27a)
to

dec, dec, INXI dec,
#XE (0 [ (0 + D20 e

,l: ec ec
P (e 0+ i )| | at

— Cas du modeéle simplifié (1.23) :

g - ! / (8% (1) + St (1) + Sk (1) (1.27h)

tf - to to
+fus [XRp () +inxr X7* (¢)
+iNBM (Xf)BG,H (t) + X%%A <t>)} } d

Dans le cadre de I'utilisation du modéle simplifié, la minimisation des rejets d’azote
total est directement basée sur les concentrations a la sortie du bassin d’aération,
et non a la sortie du clarificateur. Ceci est possible dans la mesure ol aucun proces-
sus de mélange n’est pris en compte dans la représentation simplifié et permet de
s’affranchir du délais ¢, entre la sortie du bassin d’aération et le rejet (flux piston).

Contraintes du probléme

En pratique, il est nécessaire de prendre des mesures d’exploitation dans la gestion des
cycles d’aération. Des limites sont ainsi définies sur (i) les durées minimale ¢2% et maxi-
male ¢0%  de fonctionnement (sans interruption) des turbines et (ii) les durées minimale
tofl et maximale t°f d’arrét des turbines entre deux périodes d’aération successives.

e Les durées minimales d’aération et d’arrét ont pour objectif de limiter le nombre
maximal de démarrages horaires du systéme d’aération, et ceci afin de pérenniser
le fonctionnement des équipements. Ces durées dépendent bien entendu du type de
turbines utilisé (Burvingt, 1992). Lorsque les fonctions de brassage et d’aération du
réacteur ne sont pas séparées (ce qui est trés fréquent pour les petites unités de
traitement), imposer une durée minimale d’aération suffisante est également néces-
saire pour assurer la remise en suspension des boues décantées durant les périodes
d’arrét de ’aérateur. Dans le cas contraire, il est vraisemblable qu’une sous aération
des boues conduirait, en quelques semaines seulement, a des dysfonctionnements
importants du procédé. Considérer des durées minimales d’aération et d’arrét de 15

minutes parait un garde-fou minimum pour éviter ces désagréments.
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e La durée maximale de fonctionnement de I'aérateur vise également & préserver le
systéme d’aération. La valeur adoptée est ici de 120 minutes.

e Des périodes d’arrét trop longues entrainent la décantation d’importantes quantités
de boues dans le réacteur et peuvent éventuellement étre a ’origine d’un passage des
boues activées en conditions d’anaérobiose, ce qui n’est évidemment pas souhaitable
pour le procédé. Afin de limiter ces phénoménes, une durée maximale d’arrét de 120
minutes est spécifiée.

Les durées limites adoptées et ’expression des contraintes résultantes figurent dans le
Tab. 1.6. Ces contraintes définissent des bornes sur les paramétres d’optimisation a” et
k.

TAB. 1.6 — Contraintes opératoires du systéme.

Durée limite Expression de la contrainte
tn =15mn a2 >0,k=1...N,

tof =15mn  F—ab -3 >0, k=1...N,
ton =120mn af -t <0,k=1...N,
toff =120mn  F—ak -t <0, k=1...N,

Pour terminer, une contrainte supplémentaire est définie afin que la somme des cycles
d’aération soit égale a I’horizon d’optimisation [ty, ;| considéré :

Ne
o= ty—ty (1.28)
k=1

ou N, repésente le nombre de cycles d’aération sur I'horizon [to,ty].

Formulation du probléme

Dans le cas le plus général, déterminer la politique d’aération qui minimise les rejets
d’azote total consiste & résoudre le probléme d’optimisation sous contraintes suivant :

1 ty
min — F o) dt
NC7a1,Z17...,aNc7ch 3 tf o to /;O NGL( )
soumisa: @ = f(x) s 1 <t < b
. p(2) .k .
z = fYx) s th<t<t
o < gk < oo
i f
t?nin < ék — ak < t?nax
Nec
ty = to+ ZE’“
k=1
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oil les instants de commutation ¢} et t* entre les modes FY et £@ du systéme différentiel
sont explicitement définis par les relations (1.24a) et (1.24b). En raison de la nature du
systéme différentiel (systéme hybride) et de la présence d’une variable entiére(/N,), on est
amené a résoudre un probléme d’optimisation dynamique hybride et mixte. Les aspects
relatifs & la résolution de tels systémes sont abordés dans le Chapitre 2.

1.2.3 Minimisation de la consommation énergétique de ’aérateur

Le probléme d’optimisation formulé dans la partie précédente est spécifiquement basé sur
les performances du procédé (en terme de qualité d’effluent), et n’intégre pas 1’aspect
économique du traitement. Une alternative pour améliorer cette formulation consiste, par
exemple, a rajouter des contraintes économiques au probléme (1.29), de maniére a ce que
les profils d’aération calculés minimisent les rejets d’azote total, dans la limite d’un coft
de fonctionnement maximal donné.

Afin d’améliorer plus encore les performance du procédé, une autre alternative consiste
4 minimiser le cotlit du traitement de fagon spécifique. L’objectif de qualité du traitement
est alors intégré sous la forme de contraintes de rejet. C’est la formulation de ce probléme
qui est ici proposée.

Expression du critére d’optimisation

Le cotit d’exploitation d’'une unité de traitement repose en grande partie sur le fonc-
tionnement de l'aérateur du réacteur biologique, si bien que définir le fonctionnement le
plus économique possible revient a minimiser la consommation énergétique € du systéme
d’aération :

£ — / T o) ai (1.30)

to

Pour les stations de petites tailles plus spécifiquement, ’aération est généralement assurée
par des turbines lentes, dont la vitesse de rotation est constante. La puissance dissipée P
dans le réacteur biologique dépend a prior: des caractéristiques des boues, et notamment
de leur viscosité. Toutefois, dans les conditions de fonctionnement des stations d’épuration
(1 g/L < MES <5 g/L) et pour un agitateur de surface (1 m < d < 4 m et 30 rpm
< N < 60 rpm), on montre que le fluide s’écoule en régime turbulent dans le réacteur (cf.
Annexe A). Dans ces conditions, la puissance dissipée peut étre considérée indépendante
de la viscosité du milieu :

P=kuNd° (1.31)

ol k est une constante (nombre de puissance), p, la masse volumique du fluide, N, la
vitesse de l'agitateur et d, le diamétre de la turbine. Ainsi, la consommation énergétique
du systéme d’aération est directement proportionnelle a la durée d’aération totale. Pour
un nombre N, donné de cycles de fonctionnement, la consommation énergétique s’exprime
sous la forme suivante :

Nc
£ = P) d (1.32)
k=1
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Le critére d’optimisation J retenu pour minimiser la consommation énergétique du systéme
d’aération correspond a la durée totale d’aération, normée par la durée totale des cycles :

Ne¢ Ne¢
J = Zak/ZEk (1.33)
k=1 k=1

Ce critére est adimensionnel et correspond au taux global d’aération sur I'horizon [to, ¢/]
d’optimisation ; plus le taux d’aération est faible, plus la consommation énergétique est
réduite.

Il est important de noter que certains aspects ne sont pas pris en compte dans I’expression
du critére d’optimisation. En particulier, la surpuissance lors du démarrage du systéme
d’aération n’est pas représentée. Il n’est pas tenu compte non plus des variations du cotit
de I'énergie en fonction des créneaux horaires (e.g. heures creuses, heures pleines). Ces
éléments peuvent avoir un effet non négligeable sur les politiques optimales d’aération.

Contraintes du probléme

Il ne s’agit pas, sous prétexte de réduire les coiits de fonctionnement, de négliger la qualité
des rejets. Les normes de rejets prévues a terme par la Directive Européenne du 21 mai
1991, varient selon I'importance des rejets et la sensibilité du milieu récepteur. Une rapide
synthése des normes en vigueur pour les unités de traitement de petites tailles est proposée
en Annexe B.

e Pour les matiéres en suspension (M ES) et les matiéres oxydables (DCO, DBOs), la
réglementation impose les niveaux de rejet précisés dans le Tab. 1.7. Ces exigences
définissent une concentration limite maximale et un rendement minimal d’épuration
(qui devient contraignant lorsque ’effluent est peu concentré).

TAB. 1.7 — Prescriptions minimales pour les rejets dans les eaux de surface des collectivités
dont la taille est comprise entre 200 et 10 000 E.H.

Concentration Rendement

maximale
DBOs 25 mg.L~! 70%
DCO 125 mg. L~ 75%
MES 35 mg.L~! 90%

e Pour les substances azotées, des limitations sur les rejets en azote Kjeldahl® et les
rejets en azote total (NGL) sont également définies. Plusieurs niveaux de sévérité
sont distingués. Les seuils généralement en vigueur pour les stations d’épuration de
taille supérieure & 2000 E.H. sont de 10 ou 15 mgN.L~!, selon I'objectif de qualité
du milieu récepteur ; pour les unités de taille inférieure (entre 200 et 2 000 E.H.) seul
un rendement d’élimination supérieur a 60% est requis.

e Pour les substances phosphorées enfin, les exigences réglementaires concernent en-
core peu les petites unités de traitement, et lorsque c’est le cas, un rendement moyen

lsomme des concentrations en azote organique et azote ammoniacal
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de 80% d’élimination est généralement défini. L’élimination du phosphore sort ce-
pendant du cadre de cette étude et n’est donc pas prise en compte par la suite.

Les valeurs limites retenues dans cette étude concernent les rejets en NGL, DCO, DBOs
et M ES. Les rejets en NT K ne sont pas contraints de fagon spécifique ; c’est la concentra-
tion maximale en NG L qui fait également office de limite supérieure pour la concentration
en NT K. D’autre part, bien que la réglementation impose que les normes de rejet soient
respectées en moyenne sur des échantillons de 2 heures seulement, ces concentrations
maximales sont ici intégrées au probléme d’optimisation sous la forme de contraintes
instantanées. Les expressions de ces contraintes sont données dans le Tab. 1.8.

TAB. 1.8 — Expressions des contraintes réglementaires.

Concentration limite

Expression de la contrainte

NGLpax = 10 mg.L 7!

MESpax = 35 mg.L~!

FNGL (t) — NGLpax <0, Vt € [to,tf]

DCOmax = 125 mg.Lfl Fpco (t) — DCOpax <0,Vte [to, tf]

DBOspmayx =25 mg. L™ Fppo, (t) — DBOsmax < 0, Vt € [to, tf]

FuEs (t) — MESpax <0,Vt e [to,tf]

Les expressions des rejets de NGL, DCO, DBOs et M ES sont données par :

— Cas du modéle complet (1.18) :

FnaL

Fpco

FpBOs

FMES

S (0) [t (0 + 545 0+ ) (1:342)

i {
+X§lec’1 (1) |:pdec,1 (t) + NXI pdec,1 (1) + NBM <pdec,1 (H_p?(e;i (t))]

Xnp 0.75 ~ X1 09 \"Xsn
gdeet (¢ [ Sec L) + dszc 1 (t)} (1.34b)
et ) [ (0 0+ 080 ) + o (o), 0+ 51, )
0.95 {Sziec,l () pdszc,l (1) (1.34c)

dec,1 1 decn 1= frxr ( deei dec,1
X 1) | 0+ g (v, 0+, 0)] |

xeel (1) (1.34d)
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— Cas du modéle simplifié (1.23) :

Fnar = S (t) + S8y () + S5y (t)

+fns |:iNXI X0 (1) +inBm <X%G,H (t) + X%%A (t)> + XD (t)]

Foco = Sp(H)+S¥ (1)
tfus | X0+ X () + XEw () + XA ()]

(1.35a)

(1.35b)

Fono, = 025{SY(6)+ fus [ X5 (0) + (1~ frar) (Xhy () + X34 ()]} (1350

Fups = fus |075 (X[ (1) + X8 (1)) +0.9 (X () + Xa )]

(1.35d)

Pour le modéle simplifié, on peut remarquer les contraintes sont 4 nouveau basées

sur les concentrations en sortie de bassin d’aération.

De maniére a garantir la faisabilité de la politique optimale d’aération calculée, des
contraintes opératoires sont également imposées. Ces contraintes sont bien entendu simi-
laires & celles définies pour le probléme (1.29) relatif & la minimisation des rejets d’azote
total (Tab. 1.6, p. 32). La contrainte (1.28) est également considérée afin que la somme

des cycles d’aération soit égale a I’horizon (t; — ty) d’optimisation.
g f

Formulation du probléme

Dans le cas le plus général, déterminer la politique d’aération qui minimise la consom-
mation énergétique du systéme d’aération consiste a résoudre le probléme d’optimisation

hybride et mixte sous contraintes (1.36) :

N, N,
min Jd = E a® E ok
Ne,al,01,....aNe ¢Ne

k=1 k=1
soumis a: & = fU(x) si P <t<tf
&t = fPx) s th<t<th -
mn < db < i
o, < F—adh < ol
0 < NGLmax — Frcr (T)
0 < DCOmax - -,FDCO (IE)
t € [to, ty]
0 < DBOsmax — Fppos ()
0 S MESmaX - fME'S (IE)
Ne
tp = to+» L
k=1

(1.36)

ol les instants de commutation ¢¥ et t* entre les modes £V et @ du systéme différentiel

sont explicitement définis par les relations (1.24a) et (1.24b).
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1.3 Conclusions

La formulation des problémes d’optimisation dynamique a fait ’objet de ce chapitre. Les
modéles utilisés pour représenter le comportement dynamique du procédé sont basés sur le
modéle ASM 1 de 'TAWQ), mais différent dans la description du clarificateur. Le premier
intégre un modele a couches, et donne ainsi une description détaillée des processus de
décantation/clarificateur; en contrepartie, la taille du modéle résultant est importante
(une centaine de variables d’état). L’autre, de taille plus réduite, est basé sur de simples
bilans de matiére dans le clarificateur.

Deux types de problémes d’optimisation dynamique sont considérés pour améliorer
le fonctionnement des petites stations d’épuration a boues activées. L’amélioration de la
qualité du traitement est d’abord envisagée, indépendamment de ’aspect économique du
procédé, en basant le probléme sur la minimisation des rejets d’azote. Afin d’intégrer 1’as-
pect financier du traitement, le second probléme est spécifiquement basé sur la réduction
de la consommation énergétique du systéme d’aération (turbines), et 'objectif de qualité
est pris en compte sous la forme de contraintes. Dans les deux cas, les problémes résultants
sont des problémes d’optimisation dynamique hybrides et mixtes. Les méthodes utilisées
pour les résoudre sont présentées dans le chapitre suivant.
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CHAPITRE 2

Méthodes d’optimisation dynamique

Ne t’inquiéte pas si tu as des difficultés en
maths, je peux t’assurer que les miennes sont
bien plus importantes!

ALBERT EINSTEIN

L’optimisation du fonctionnement des procédés est une activité de recherche permanente
dans les différents domaines du Génie des Procédés. L’optimisation qualifie la démarche
qui consiste a améliorer une performance (exprimée au moyen d’un critére), par rapport
a un état de référence, sous ’action d’un ou plusieurs paramétres (ou variables d’optimi-
sation).

Cette optimisation peut étre abordée par une démarche expérimentale de type essais-
erreurs, qui consiste a trouver, de maniére plus ou moins empirique, un meilleur mode
de fonctionnement par une succession d’essais qui viennent compléter la connaissance
du systéme. Ce type d’approche est trés fréquent pour améliorer le fonctionnement des
procédés, notamment en traitement des eaux.

Une seconde approche, plus rigoureuse, consiste a adopter une démarche d’optimi-
sation conceptuelle. Il s’agit, dans ce cas, de déterminer les paramétres qui améliorent
la performance du procédé par un calcul selon des régles précises (algorithme). Cette
catégorie représente le tres vaste ensemble des méthodes d’optimisation. Deux types d’op-
timisation peuvent étre distinguées selon la nature des variables du probléme.

e Lorsque le comportement du procédé est décrit par des relations algébriques entre
les variables d’état et les paramétres du systéme, on parle d’optimisation statique ;
ce type d’optimisation est le plus fréquemment rencontré en Génie des Procédés.

e Lorsqu’au contraire le procédé présente une évolution temporelle, i.e. lorsque I’évo-
lution dynamique du systéme est décrite par des relations d’état différentielles, on
parle d’optimisation dynamique; les premiéres applications pratiques de ce type
d’optimisation, plus complexe, ont concerné le calcul des trajectoires optimales de
mise en orbite des satellites a la fin des années 1950.
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Pour I'amélioration des performance des petites stations d’épuration & boues activées,
c’est ce second type d’optimisation qui est envisagé.

2.1 Position du probléme

L’objectif des méthodes d’optimisation dynamique est de déterminer le profil de com-
mande u (¢) et/ou les paramétres de commande p qui minimisent (ou maximisent) un
critére J donné, tout en respectant des contraintes spécifiées. La commande optimale ainsi
déterminée fait suivre a 'état x (¢) du systéme une trajectoire * (¢) qui doit appartenir
a I’ensemble des trajectoires admissibles.

Optimisation dynamique des systémes continus

L’application des méthodes d’optimisation dynamique nécessite de disposer de modéles
mathématiques suffisamment représentatifs du comportement des procédés étudiés, mais
aussi d’'une complexité raisonnable par rapport a la difficulté de la résolution mathéma-
tique et numérique du probléme. Classiquement, le comportement des procédés est décrit
au moyen de systémes différentiels continus de la forme (2.1a) :

() = fx(t),u(t),pt), to<t<t; (2.1a)

ou « € R” représente le vecteur d’état du systéme, u € R™ le vecteur de commande et
p € R le vecteur des paramétres, et dont les n conditions initiales sont données :

x(ty) = xo (2.1b)

Le choix du (ou des) critére(s) d’optimisation constitue la premiére étape d’un probléme
d’optimisation. Le plus souvent, le critére s’exprime sous la forme générale (2.2), dite
forme de Bolza :

moyens mis en ceuvre

objectif - ” -\ ~
Ju(t).p) = G@ty).pl)+ / Lz (1), (t).p.t) dt (2.2)

ot la fonctionnelle G: R” x R* x R — R représente la contribution des conditions termi-
nales, tandis que la fonctionnelle £: R” x R™ x R x R — R correspond a une contribution
d’accumulation temporelle.

La formulation la plus élémentaire d’un probléme d’optimisation dynamique se résume
ainsi par la forme générale suivante :

min § — Q(a:(tf),p,tf)+/f£(:c(t),u(t),p,t)dt (2.3a

’u,(t),p to )

soumis & : z = f(x(t),u(t),p,t) (2.3b)

xTr (to) = Xy (23C)

Le systéme (2.3) correspond néanmoins 4 un systéme sous contraintes (différentielles)
puisque I’équation d’état (2.3b) est indissociable du critére d’optimisation.
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Les méthodes d’optimisation dynamiques permettant de résoudre ce type de problémes
se répartissent en deux catégories :

e le Principe de Bellman (Bellman, 1957) ;

e le Principe du Maximum (Pontryagin et al., 1964) et les méthodes variationnelles
(Smith, 1974; Bryson et Ho, 1975).

Proposées il y a plus de quarante ans, ces méthodes ont été appliquées pour optimiser
le fonctionnement de nombreux procédés chimiques, électrochimiques et biochimiques.
L’évolution permanente des moyens de calcul permet, depuis les années 1980, de les ap-
pliquer & des systémes de complexité et d’intérét industriel sans cesse croissants. Les
résultats des méthodes variationnelles et ceux du Principe du Maximum reposent sur des
bases théoriques similaires. Le Principe de Bellman posséde, en revanche, des fondements
théoriques sensiblement différents. Il est bien entendu possible de passer de I'une a 'autre.
Le choix de I'une ou l'autre dépend le plus souvent de considérations techniques (moyens
de calcul) et théoriques (nature et dimension du probléme, non-linéarités, contraintes).

Il est important de préciser que ces trois méthodes ne donnent que des conditions né-
cessaires d’optimalité. Aussi, lorsque le probléme d’optimisation est non-convexe, il n’est
pas garanti d’atteindre 'optimum global, i.e. le minorant (ou majorant) de ’ensemble
des optima locaux du probléme. La plupart des méthodes permettant de déterminer I’op-
timum global d’un probléme d’optimisation dynamique non convexe sont des extensions
de méthodes initialement développées pour les problémes d’optimisation statiques. En
particulier, on peut citer :

e les méthodes d’optimisation stochastiques, e.g. algorithmes génétiques (Goldberg,
1989), recuit simulé (Kirkpatrick et al., 1983) et Integrated Controlled Random
Search —-ICRS— (Banga et Casares, 1987), simples d’utilisation et dont la popu-
larité ne cesse d’augmenter, bien que la convergence vers 'optimum global soit, au
mieux, asymptotique ;

e les méthodes déterministes de type branch and bound (e.g. Floudas et Visweswaran,
1990; Horst et Tuy, 1996; Zamora et Grossmann, 1998), qui permettent de générer
une séquence convergente de bornes inférieures (obtenues en résolvant localement le
probléme) et supérieures (obtenues en relaxant le probléme original) de 'optimum
global du probléme, et qui convergent en un nombre fini d’itérations ; la relaxation du
probléme original peut notamment étre réalisée en construisant des sous-estimateurs
convexes du probléme, e.g. en appliquant la méthode a BB (Androulakis et al., 1995;
Adjiman et al., 1998b,a) dans le cas des fonctions algébriques de classe C.

Les méthodes stochastiques sont directement transposables aux problémes d’optimisation
dynamique via la paramétrisation du profil u (t) de commande. En revanche, I’application
des méthodes de décomposition est plus délicate. La principale difficulté réside dans la
construction de sous-estimateurs convexes pour les contraintes différentielles. Ce point fait
actuellement I'objet de nombreux travaux de recherche (e.g. Esposito et Floudas, 2000a,b;
Papamichail et Adjiman, 2001a,b; Singer et Barton, 2001).

Optimisation dynamique des systémes hybrides discrets/continus

Au cours des derniéres années, I’étude des systémes dynamiques hybrides discrets/continus
(hybrid discrete/continuous dynamic systems) a attiré 'attention de la communauté de
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Chapitre 2. Méthodes d’optimisation dynamique

Génie Chimique (Barton et Park, 1997). Il s’agit de systémes dynamiques pour lesquels
I’évolution continue est ponctuée par des changements discrets. L’industrie chimique re-
gorge de systémes de ce type, e.g. procédés batch, démarrages et arréts de pompes, dis-
continuités physico-chimiques (changements de phase de 'un des composants du systéme,
etc.); c’est également le cas pour les problémes étudiés dans ce travail (¢f. Chapitre 1).

Les travaux de Barton font référence dans le domaine, tant au niveau de la simulation (e.g.
Barton, 1992; Barton et Pantelides, 1994; Park et Barton, 1996), que de 'optimisation
(e.g. Barton et al., 1998; Galan et Barton, 1998; Barton et al., 2000). L’utilisation de
modéles du type (2.1) apparait clairement inadaptée pour représenter le comportement
des systémes hybrides; une description plus générale est ici nécessaire :

:b(k) = f(k) (w(k)v u(k)’p7 t)

_ k. _ (k) (4(k k k
s = |Js*r 0 = 2P (@&H, 20, u® pt) je,/l/(k)(2'4)
i 0 = 7" @W, 20, u®, 0 20 ul), p,¢)
ou :
° f(k) désigne le k"¢ mode du systéme et z(®), I'état du k¢ mode;

o %) est 'ensemble des modes du systéme vers lesquels une transition est possible
a partir du £°™° mode;

la condition .,?j(k) détermine l'instant tgck) de commutation du k"¢ vers le j¢¢ mode
du systéme;

ﬂj(k) donne les conditions de transition entre les modes k et j, i.e. les conditions

initiales az(j)(téj ') du j*™ mode du systéme en fonction des conditions terminales
x®) (t;k)) du k™ mode!.

Dans la plupart des cas cependant, les commutations entre les modes de fonctionnement
du systémes ne concernent que certaines équations et/ou variables, et la formulation du
systéme est en fin de compte assez concise (Barton, 1992).

Les discontinuités du systéme différentiel semblent a priori incompatibles avec I'utilisation
des méthodes variationnelles, du Principe du Maximum ou du Principe de Bellman, basées
sur le gradient des fonctions du systéme par rapport aux variables d’état et aux paramétres
de commande ; ce n’est toutefois pas systématiquement le cas. Au moins trois classes de
problémes d’optimisation hybrides peuvent étre distinguées :

1. Dans le cas de figure le plus simple, la séquence des modes est fixe et les trajectoires
d’état sont contintiment différentiables (C') aux instants de commutation. Il est alors
possible d’appliquer les méthodes précédemment mentionnées, sans se soucier de la
nature hybride du systéme.

2. Le second type de probléme correspond au cas ou la séquence des événements est
invariable, mais ou les variables d’état et/ou les différents modéles du systéme sont
discontinus aux instants de commutation. Sous certaines conditions, il est possible

Les conditions initiales du mode de fonctionnement .#(!) sont supposées données par la relation :

‘%(1) (dj(l)am(l)a u(l)vpa t) =0
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d’établir la régularité du critére d’optimisation vis-a-vis des variables de commande
du procédé (Galan et Barton, 1998).

3. La classe la plus complexe de problémes hybrides est relative au cas ou le séquengage
des modes varie en fonction des variables d’optimisation. Le probléme d’optimisa-
tion résultant est clairement non régulier, et seules les méthodes d’optimisation
stochastiques sont susceptibles, en 1’état actuel des connaissance, d’étre appliquées.
Remarquons qu’il est également possible de formuler les problémes d’optimisation
hybrides de ce type comme des problémes du second type, en introduisant des va-
riables d’optimisation binaires afin de représenter les différentes séquences d’événe-
ment, possible; on peut ainsi se ramener a des probléme d’optimisation réguliers,
mais pour lesquels aucune méthode de résolution générale n’existe a ce jour (voir
ci-dessous).

Optimisation dynamique mixte

On assiste également, depuis quelques années, a un intérét croissant envers les problémes
d’optimisation dynamiques miztes (Mized Integer Dynamic Optimization, MIDO). 1l
s’agit de problémes d’optimisation dynamique classiques couplés avec des variables de dé-
cision binaires, entiéres ou encore discretes. Les applications en Génie des Procédés sont
nombreuses, e.g. les procédés discontinus (Sharif et al., 1998; Allgor et Barton, 1999b),
la réduction des schémas réactionnels (Petzold et Zhu, 1999) ou encore la résolution des
problémes d’optimisation dynamique hybrides comme mentionné précédemment ; les pro-
blémes d’optimisation considérés dans cette étude comportent également des variables de
décision entiéres (cf. Chapitre 1).

Les algorithmes standards de résolution des problémes d’optimisation mixtes dans les es-
paces euclidiens supposent que les fonctions impliquées sont convexes (Geoffrion, 1972;
Duran et Grossmann, 1986; Floudas, 1995). Il est bien connu que si ces algorithmes sont
appliquées pour résoudre des problémes contenant des fonctions non convexes, la conver-
gence vers la solution globale du probléme n’est nullement garantie, ni méme d’ailleurs la
convergence vers un optimum local ; ces observations s’étendent naturellement au cas des
problémes MIDO (Allgor et Barton, 1997, 1999a).

Récemment, des algorithmes d’optimisation globale ont été développés pour résoudre
les problémes non convexes d’optimisation mixte non-linéaire (Mized-Integer Non-Linear
Progamming, MINLP) (Adjiman et al., 2000; Kesavan et Barton, 2000a,b). Bien que ces
algorithmes soient rigoureux, ils reposent tous sur la connaissance explicite des fonctions
du probléme, et ne sont donc pas directement applicables au cas ou les variables d’état sont
implicitement définies (systémes différentiels). Comme pour I’optimisation globale des pro-
blémes d’optimisation dynamiques, une des principales difficultés consiste & construire des
sous-estimateurs convexes du probléme en présence de contraintes différentielles (Singer
et Barton, 2001).

Optimisation dynamique des petites stations d’épuration
Dans le cadre de 'optimisation dynamique des petites stations d’épuration, les modes
de fonctionnement successifs sont préalablement connus (succession de périodes d’aéra-

tion et d’arrét), mais le systéme différentiel présente des discontinuités aux instants de
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commutation (cf. § 1.2.2 et 1.2.3). En reprenant la classification des problémes d’optimi-
sation dynamique hybrides établie précédemment, les problémes (1.29) et (1.36) sont du
second type. D’autre part, le nombre des modes de fonctionnement du systéme n’est pas
fixé; cette variable de décision entiére doit étre optimisée, au méme titre que la durée
des séquences d’aération et d’arrét. On est ainsi confronté & la résolution d’un probléme
d’optimisation dynamique mizte.

D’une maniére générale, les problémes d’optimisation dynamique mixtes sont particuliére-
ment complexes et il n’existe pas, & ’heure actuelle, d’algorithmes de résolution généraux.
Afin de s’affranchir de I'optimisation des variables entiéres impliquées, les problémes (1.29)
et (1.36) sont ici résolus en fixant le nombre de cycles d’aération N.. La détermination
du nombre optimal de cycle est alors réalisée en énumérant simplement les différentes
possibilités ; cette approche est envisageable dans la mesure ot le nombre de possibilités
pour N, reste limité.

Pour un nombre donné de cycles d’aération, le nombre et la configuration des modes
de fonctionnement du systéme sont fixés. Etant donné que les instants de commutation
dépendent explicitement des variables d’optimisation continues a* et ¢*, les problémes
d’optimisation dynamique résultants sont donc réguliers, et peuvent étre résolus au moyen
des méthodes d’optimisation classiques, e.g. les méthodes variationnelles ou le Principe du
Maximum. Les conditions nécessaires d’optimalité de ce type de systéme sont développées
dans la partie suivante.

2.2 Conditions nécessaires d’optimalité

Les conditions nécessaires d’optimalité (du premier ordre) sont ici développées par I’ap-
proche variationnelle (Bryson et Ho, 1975). L’intérét de procéder ainsi est de pouvoir
expliquer l'origine des variables introduites et la maniére dont sont traitées les différentes
formes que peuvent prendre les problémes d’optimisation.

Les conditions d’optimalité sont d’abord présentées pour les systémes continus para-
métrés (§ 2.2.1), puis pour une classe particuliére de systémes hybrides discrets/continus
(§ 2.2.2). Le cas des problémes d’optimisation dynamique sous contraintes est traité dans
le paragraphe 2.2.3.

2.2.1 Systéme différentiel paramétré continu sans contrainte

Dans un premier temps, les conditions d’optimalité sont développées pour des problémes
d’optimisation dynamique paramétrés sans contrainte, i.e. des problémes de la forme :

u(t),p

min § — Q(a:(tf),p)+/tf£(w(t),u(t),p)dt (2.50)
)

soumis 3 : z = f(x(t),u(t),p
x(ty) = xo (2.5¢)

ot le champ de vecteurs f: R" x R™ x R* — R" et les fonctionnelles G: R” x R — R
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2.2. Conditions nécessaires d’optimalité

et £L:R" x R™ x R — R sont de classe C' par rapport a I’ensemble des variables du
probléme et ne pas dépendent pas explicitement du temps'.

Le systéme (2.5) correspond au probléme d’optimisation dynamique le plus élémen-
taire. Il s’agit néanmoins d’un probléme d’optimisation sous contraintes (différentielles)
puisque I’équation d’état (2.5b) est indissociable du critére (2.5a). L’objectif du dévelop-
pement qui suit est d’établir les conditions auxquelles doivent satisfaire les variables de
commande u (t) et les paramétres p du systéme & I'optimum. On considére pour cela le
hamiltonien H du systéme défini par :

H(z, X\ u,p) = L(z,u,p)+Af(z,up) (2-6)
ol A € R" désignent les variables adjointes du probléme. En utilisant cette fonctionnelle,
il est possible de réécrire le critére (2.5a) sous la forme :

Jd = G(z(ty),p) +/tf [H (x, A\, u,p) — )\T:ic} dt (2.7)

to

Des variations du () du vecteur de commande et 0p du vecteur des paramétres in-
duisent des variations dJ du critére données par? :

g 0G
8:13T5 ]tf + 55 (2.8)

oH oH oH oH
+/to <8m—T5 +W5A+ ou T5’U,+ 8pT5p) dt

t
+ / f (=0XT& — XToa) dt

to

53=[

En remarquant que d& = Jf et en réarrangeant les termes, (2.8) peut s’écrire :

Jag oG
59 = {&,;T(* Lf@a (2.9)

OH Te. r{ OH
+/to (8:13 oxr — X 5m)dt+/to oA (8)\T f)dt

I OH b OH
+ 9 ———o0u dt—i—/ op ——opdt
to t

0

ty iy .T
En intégrant alors par parties le terme / Aoz dt = [N oz] ;’: — / A dxdt et en

to to
posant )\T = 5T on obtient alors :
0 0
0d = [<8mgT )\T) Sx ] [)\T(Sa:LO + ap%ép (2.10)

tf 9
—5u dt + / —5p dt
to

T
, Ou

LCette condition ne nuit pas & la généralité du probléme. Tout systéme non-autonome de la forme @ =
f (z,t) peut étre vu comme une partie d’un systéme autonome de plus grande dimension z = f (Z), avec

z=(a,t) et f(7) = (f (2,1),1).

2L’instant final ¢; de Poptimisation est ici supposé fixé.
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Si l'on considére, de plus, que les conditions initiales sont fixées (dxy = 0), les variations
du critére s’écrivent finalement :

_ (99 99
5g = K&ET A)ém} + 5P (2.11)

tf 9
—5udt—i—/ —5pdt
to

T
, Ou

Les conditions nécessaires du premier ordre pour que la commande u () et les paramétres
p soient optimaux sont déterminées de sorte que les variations 0J du critére soient nulles,
quelles que soient les variations du (t) et op. Ces conditions sont explicitement données
par le développement précédent :

e la condition d’optimalité de la commande :

OH
0 = W 5 vVt € [to,tf] (212&)

e la condition d’optimalité des paramétres :

g b OH
0 = —+ —dt 2.12b
op" )y, Op” (2.120)
e la définition des variables adjointes :
T OH
e les conditions terminales adjointes
oG
A (ty) = == 2.12d
(ty) 02T, (2.12d)

Les conditions nécessaires d’optimalité (2.12) constituent un probléme aux conditions
limites partagées (Two Point Boundary Value Problem, TPBVP) de dimension 2n-+m+/.
Ce systéme est composé de n équations d’état (2.5b) et conditions initiales (2.5¢), de n
équations différentielles adjointes (2.12¢) et conditions terminales (2.12d), de m équations
algébriques (2.12a) qui caractérisent la commande optimale u et de ¢ équations algébriques
(2.12b) relatives aux paramétres optimaux p.

2.2.2 Systéme différentiel paramétré discontinu sans contrainte

Les conditions d’optimalité d’une classe particuliére de systémes hybrides discrets/continus
sont ici développées. Les phénoménes hybrides peuvent étre classés en deux catégories.

Les commutations (switch) font référence a un changement discret de la forme du sys-
téme dynamique (mode), suite & un événement qui se produit lorsqu’une condition
donnée est vérifiée. Les différentes formes que peut prendre le systéme dynamique
sont appelées les modes du systéme. Les instants de commutation peuvent étre
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2.2. Conditions nécessaires d’optimalité

connus a priori (time events) ou bien définis implicitement (state events) par la
donnée d’une relation faisant intervenir 1’état du systéme, par exemple :

(2.13a)
(2.13b)

& = fY (), ut),pt) si s(@(t),u(t),pt) <0
& = fO(@(t),ut),pt) si s(@(),u(t),pt) >0
ou fU (resp. f£?) décrit ’évolution dynamique du systéme lorsque s (, u, p,t) < 0
(resp. s (x,u,p,t) > 0). Les instants de commutation ¢; sont alors définis par :

ti = {t€lto,ty] , s(x,u,p,t) =0} (2.14)

Il est important de noter que lorsque les événements sont définis par des relations
(d’état) implicites, ni I'ordre d’occurrence des instants de commutation ni leurs
nombres ne sont, en général, connus d’avance. Aussi, ce type de systéme donne gé-
néralement lieu a des problémes d’optimisation non réguliers, difficiles & résoudre
par les méthodes déterministes classiques (Barton et al., 2000). Dans ce cas, 'uti-
lisation de méthodes d’optimisation stochastiques constitue I'unique alternative a
I’heure actuelle.

Les sauts (jumps) font référence a la discontinuité de ’état du systéme dynamique lors
d’événements se produisant & un instant donné. Comme précédemment ces sauts
peuvent étre définis explicitement ou implicitement, par exemple :

Vi € [to, ty] , s (x (t7),u(ty) . p.ti) =0, (2.15)
J(= () & () u(ty) = (), & (), u(tf).pt;) =0

ou s et j désignent respectivement la condition de commutation (événement) et la
condition de transition (discontinuité).

Dans ce paragraphe, le développement des conditions d’optimalité est limité a une
classe particuliére de systémes hybrides fonctionnant en commutation® :

e le probléme d’optimisation consiste & minimiser la fonctionnelle J définie par :

min J = G (x (tl),...,w(tns),p)+/ttf£(w(t),u(t),p) dt (2.16a)

u(t),p

e le systéme dynamique discontinu est donné par :

& = fO®%),u(t),p), Vel t;] (2.16D)
z(tf) = xo (2.16¢)
z(th) = x(t;), i=1...n, (2.16d)

e les n, instants de commutation ¢,%,...,t, = t; sont ordonnés et définis explicite-

ment par les relations suivantes :

si(p,ty) = 0, ti€lto,ty], i=1...n, (2.16e)

1Un développement similaire est donné dans Ruban (1997) lorsque 1’état présente des discontinuités.
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Chapitre 2. Méthodes d’optimisation dynamique

ns fois
ol les champs de vecteurs £V : R"xR™ xR’ — R" et les fonctionnelles G: R™ x --- x R” xR! —
R, £:R" x R™ x R = Ret s;: R x R — R sont de classe C' par rapport a ’ensemble
des variables du probléme.

Comme dans le cas des systémes continus, 'utilisation des hamiltoniens H® (2.17)
permet de réécrire le critére J sous la forme (2.18) :

HO (2, A u,p) = L(z,u,p)+ A" (z,u,p) (2.17)
J = g(w(tf),...,w(t S),p) (2.18)
s t A A
230 [ [0 @A ) - TS ()]
—1 b

Les variations §J engendrées par des variations du (t) et dp des vecteurs de commande
et des paramétres s’écrivent :

g

ns 89
N oxT C T opT 2.1
W2 G| O (219)
) ‘ T £(i) 3 i T p(i
+Z (’H() - f( )t._ St — Z (H() ~A f())ﬁ St
=1 ¢ =1 i—1
ns ti OH® OH® OH aH
0 oA ) dt
+2/t+ <8wT TN O T T pr )
ns tr ‘ |
_Z/ (5)\Tf(z)_|_)\T5f(z)> da
=1 i,
En utilisant le fait que 6& = 6f, vt € [t 1.t7] et que 6t; = —oT dp avec oy =
1 T
[(% t[) 38;4 , (2.19) devient :
W ; 9T |, %t T opr P (2.20)
ns—1
+ Z |:_ (H(Z) _ )\T.’,'U)t.— + (H(H—l) o )‘T:b)tfr] O-ZT 5p . (H (ns) )\T )t 0' 5p
=1 v % ns

oz ()

ns

+ X7, 0w (1) + Z = NT|,- dw (1) + AT] o (17)] = AT

OH® s = [t (OHD o7
/ < )5/\dt+;/.+ (axT +)\)5azdt
/ 87'{
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Comme de plus,

dxy, = 0 (2.21a)
dx,+ = Odx,- (2.21Db)
Swpr = Oz (tF) +a ()t = dx (tf) — & () ol ép (2.21c)
. IH®
et si I’on pose )\T = — ;;T , Vit € [t;ﬁl, t;], les variations 6J s’écrivent :
ns—1
([ ag . oG .
> <a?t.“ e = A ‘a)‘sxﬁ (% Nl | oz, 222

og = (i) (i+1) T (ns) T
" apT - Z <Ht; ~ My )Uf ~ M o | 0P
N ot (4) "t o)
+;/ﬁ auTcSudtJrZ;/jl opT dpdt

Comme précédemment, les conditions nécessaires d’optimalité du premier ordre sont
explicitement données par le développement (2.22) :

e la condition d’optimalité de la commande :

OH D
= aZT Ve [tht7] ,i=1...n, (2.23a)

la condition d’optimalité des paramétres :

09 = (4) G+1)\ _T (ns) _T "t tr OH®
07 T ; (Ht: G )“i —H o, +;/¢1 op7 &t (2.23b)

e la définition des variables adjointes :
.T 8’]—((1) B )
A = T Ve [tht7] ,i=1...n, (2.23c)
e les conditions terminales adjointes :
0G
AT (tn,) = —= 2.23d
) = o) (223)
e les conditions de continuité adjointes :
0g
T (4— _ T (4+ -
AN(t) = A (tl-)JrWt_,z—l...ns—l (2.23¢)

Ces conditions définissent un TPBVP composé de n équations d’état, conditions ini-
tiales et conditions de continuité, de n équations adjointes, conditions terminales et condi-
tions de continuité, de m équations algébriques qui caractérisent la commande optimale
u (t) et de £ relations algébriques relatives aux parameétres optimaux p.

Il est important de noter que si le terme G du critére d’optimisation dépend de I’état du
systéme aux instants de commutation %, ...,¢,,, alors les variables adjointes présentent
des discontinuités (2.23e). On peut vérifier d’autre part, qu’en supprimant la possibilité
de commutation entre les différents modes de fonctionnement £, on retrouve les condi-
tions d’optimalité (2.12), qui ont été établies pour les systémes dynamiques paramétrés
continus.
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Chapitre 2. Méthodes d’optimisation dynamique

2.2.3 Problémes d’optimisation sous contraintes

Les conditions d’optimalité obtenues dans le paragraphe précédent sont relatives a des
problémes d’optimisation sans contrainte. Néanmoins, ce type de problémes est généra-
lement associé a des contraintes de différents types sur I’état et/ou sur la commande
qu’il est donc nécessaire de pouvoir prendre en compte. On peut distinguer six types de
contraintes (Goh et Teo, 1988; Chen et Hwang, 1990) :

(1)  Contrainte d’égalité de dimension infinie :
¢(x,u,p,t) = 0, tenml, to<n<mn <t (2.24a)
(17) Contrainte d’inégalité de dimension infinie :
o(x,u,p,t) > 0, tenn, to<n<mn <t; (2.24b)
(77i) Contrainte d’égalité intérieure :
¢ (x,u,p,7) = 0, 7€ [to,ty] (2.24c¢)
(iv) Contrainte d’inégalité intérieure :
¢ (x,u,p,7) > 0, 7€ [to,ty] (2.24d)
(v) Contrainte d’égalité terminale :
¢ (x,u,p,ty) = 0 (2.24e)
(vi) Contrainte d’inégalité terminale :

¢(z,u,pty) > 0 (2.24f)

Toutes ces contraintes peuvent étre représentées sous une forme canonique, qui est
identique a la forme générale du critére d’optimisation (2.16a) pour lequel on réservera
I'indice j =0 :

g, — gj<w<t1>,...,a:<tns>,p>+/"S £, (@ (t),u(t),p) dt (2.25)

to

Les différents types de contraintes, leurs formes canoniques et la conditions a satisfaire
sont présentées dans le récapitulatif suivant :

(1)  Contrainte d’égalité de dimension infinie :
gj =0 ,Cj = W [¢ (az,u,p, t)]2 3]' =0 (226&)

ol w est un facteur de pondération positif et ajustable.

(77) Contrainte d’inégalité de dimension infinie :

Gi =0 L; =wminl0,¢(z,u,p,t)] J; =0 (2.26Db)
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2.2. Conditions nécessaires d’optimalité

La fonction min introduite n’est pas dérivable. Pour éviter ces problémes, il
est préférable d’utiliser une fonction min avec un exposant supérieur a 1, par

exemple (Vassiliadis et al., 1994) :

L; = wmin|0, ¢ (x,

Contrainte d’égalité intérieure :

g = ¢(z,u,p,7)
Contrainte d’inégalité intérieure :

g; = ¢(x,u,p,7)
Contrainte d’égalité terminale :

gj = ¢(x,u,pty)
Contrainte d’inégalité terminale :

gj = ¢(m7u7patf)

u,p,t)*, £>1

L, =0 g,
L, =0 g
L, =0
L, =0 g,

>

(2.26¢)

(2.26)

(2.26¢)

(2.26f)

En utilisant ces formes canoniques, on peut associer & chaque contrainte un hamiltonien
H; et un vecteur adjoint A; :

e Pour les types de contraintes (i) et (i7) :

H] (:B,)\,u,p) =
T
J

A
Aj(ty) =

£j ($7u7p) + Aff (mvuap)

B OH;
oxT
0

e Pour les types de contraintes (iii) et (iv) :

Hj (ma A7u’7i))

e Pour les types de contraintes (v) et (vi) :

H] (waAauap> = Aff (:B,u,p)

T

og;
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Chapitre 2. Méthodes d’optimisation dynamique

L’inclusion des contraintes dans le probléme d’optimisation dynamique est réalisée en
augmentant le critére initial des contraintes pondérées :

J = do + Z vid; (2.30)
j=1

ou 7 désigne le nombre de contraintes et v € R" le vecteur des multiplicateurs de Lagrange.
En définissant le vecteur adjoint augmenté A\ et les fonctionnelles augmentées H et G par :

X = )\0 + Z Vj)\j s (231&)
j=1

H = Ho+ > vH;, (2.31b)
j=1

? = go + Z I/jgj s (2310)
j=1

le développement au premier ordre des variations de J est alors similaire, en tous points,
a celui des variations de J (2.22) dans le cas non contraint :

ns—1 — .
- dxT - : - 2.32
] ;(&ﬂ RN t_)amt,+(8ﬂ 2 @)593% (2.32)
g " (A7) A+ (ns)
[@ B Z (Htf B Htf ) P - Htgs o, | op
ns t; (4) ns - H(l)
;/ﬁ 3T5udt+;/t;rlaT5pdt
-T aﬁ(l) . - .
avec: A = — e Vie [titi]  i=1...n, (2.33)

Ainsi, les conditions d’optimalité du probléme d’optimisation sous contraintes sont définies
par le TPBVP suivant :

77(0)
0 = %ZT Ve [tht7] i=1...n, (2.34a)
G EH ) 0 e e 1 [T R

0 = 57— z; (Hti— —H,r )ai ~H, o, +; /t+ Gt (2:340)
aHO\ "

T = <8X]T> Ve [tht] i=1...n, (2.34c)

z(t7) = wo (2.34d)

z(tf) = x(t;) ,i=1...n,—1 (2.34e)
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2.3. Méthodes de résolution numériques

A= " BT Ve [tht7] ,i=1...ng, j=0...r (2.34f)
9G;

T _ j e
Aj (tn,) = 9T o J=0...7r (2.34g)
N () = AT () + 29 =1 1,j=0 2.34h
J(Z) = j(i)+8:c—Tt¢’Z_ ooms—1,5=0...r (2.34h)
0 S Vj si ] € Lneg (234J)

ol Zipey C {1,...,7} désigne ’ensemble des contraintes d’inégalités du probléme.

Comme dans le cas sans contrainte, le TPBVP résultant est constitué de n équations
différentielles d’état, conditions initiales et conditions de continuité, de n équations diffé-
rentielles adjointes, conditions terminales et conditions de continuité, de m équations algeé-
briques qui caractérisent 1'optimalité de la commande w (¢), et de ¢ équations algébriques
relatives aux paramétres p. A cela s’ajoute n équations différentielles adjointes, condi-
tions terminales et conditions de continuité pour chaque contrainte, ainsi qu’'une relation
algébrique (2.34i) lorsqu’il s’agit de contraintes d’égalité et deux relations (2.34i),(2.34j)
pour les contraintes d’inégalité. Ces relations algébriques complémentaires permettent de
déterminer respectivement les valeurs optimales des multiplicateurs de Lagrange et de
Karush-Khun-Tucker (KKT) associés aux contraintes.

Une maniére indirecte de résoudre les problémes d’optimisation dynamique consiste a
trouver une solution au TPBVP sous-jacent, e.g. (2.34). Cette recherche peut étre abordée
soit de maniére globale en considérant les grandeurs augmentées X, H, etc., soit de maniére
individuelle en calculant les composantes du vecteur v des multiplicateurs de Lagrange
et de KKT. L’application de telles méthodes peut cependant s’avérer problématique en
pratique, et la mise en ceuvre de méthodes de résolution directes est souvent préférée. La
description de ces méthodes fait 'objet de la partie suivante.

2.3 Meéthodes de résolution numériques

Les conditions d’optimalité pour des systémes différentiels paramétrés continus et discon-
tinus, sous contraintes ou non, ont été présentées dans le paragraphe précédent. Pour ce
type de systémes, ’application des méthodes variationnelles conduit & des problémes aux
limites partagées algébro-différentiels.

La non-linéarité des systémes différentiels considérés est un aspect important des pro-
blémes d’optimisation étudiés. L’intérét de la communauté scientifique envers les systémes
non-linéaires est en effet assez récent. On trouve dans la littérature un grand nombre
d’études relatives & des systémes de la forme (2.35) :

&t = f(x,p)+u’ gz p) (2.35)
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Chapitre 2. Méthodes d’optimisation dynamique

Dans le cadre de I’étude des petites stations d’épuration, il est toutefois nécessaire de
s'intéresser & une forme plus générale de systémes différentiels (2.36) :

z = f(xz,u,p) (2.36)

Les études consacrées aux systémes de cette forme ne sont pas rares, mais restent néan-
moins trop peu nombreuses, et ce malgré la variété des systémes qui correspondent a cette
description.

Le fait que les conditions d’optimalité s’expriment sous la forme d’'un TPBVP pose
également de nombreux problémes. Intégrer les équations d’état et les équation adjointes
dans le sens contraire a leurs conditions aux limites naturelles peut étre a I’origine d’in-
stabilités (Ray et Szekely, 1973). Les équations d’état ne sont, en effet, stables que dans
le sens d’intégration direct et les équations adjointes, dans le sens d’intégration inverse.
Méme si elles ne sont pas systématiques, ces instabilités sont fréquentes et dépendent de
la nature du systéme état/adjoint considéré.

Les problémes aux conditions limites partagées sont ainsi beaucoup plus difficiles & ré-
soudre, théoriquement et numériquement, que les problémes aux seules conditions initiales
(Initial Value Problem, IVP) : théoriquement, en raison de ’absence de démonstration
générale concernant ’existence et 'unicité de la solution des TBPVP ; numériquement,
puisqu’il n’existe pas d’approche permettant d’obtenir systématiquement la solution lors-
qu’elle existe. Plusieurs méthodes permettent cependant de résoudre les TPBVP linéaires,
mais ces techniques ne sont plus adaptées dés lors que le probléme est non-linéaire. Il est
alors nécessaire de recourir a des techniques itératives, dont la convergence n’est pas garan-
tie et est souvent lente (Cash et Wright, 1990, 1991). Pour s’affranchir de la résolution des
TPBVP, il est courant de rechercher des solutions approximatives du probléme original.

Ces méthodes de résolution sont précisées ci-aprés. Un bref apercu des méthodes per-
mettant de résoudre les TPBVP résultant du Principe du Maximum (méthodes indirectes)
est d’abord donné. Les différentes techniques mettant en jeu des solutions optimales ap-
proximatives (méthodes directes) sont ensuite détaillées. Ni les méthodes basées sur le
Principe d’optimalité de Bellman (e.g. programmation dynamique, IDP (Iterative Dyna-
mic Programming), etc.), ni les méthodes d’optimisation stochastiques (e.g. algorithmes
génétiques, recuit simulé, ICRS, etc.), ne sont en revanche présentées. Pour terminer, il
convient de rappeler que les méthodes d’optimisation envisagées sont des méthodes locales,
et qu’en raison de la non convexité des systémes différentiels impliqués, leur application
ne garantit en aucune maniére d’atteindre I’optimum global des problémes étudiés.

2.3.1 Meéthodes de résolution indirectes

Les méthodes indirectes consistent a trouver des solutions aux TPBVPs issus des condi-
tions d’optimalité. En d’autres termes, il s’agit d’identifier une solution qui vérifie ces
conditions, ce qui revient & résoudre indirectement le probléme d’optimisation. De nom-
breuses variantes existent et sont le plus souvent des méthodes itératives. Ces techniques
de résolution n’ont pas été utilisées dans cette étude. Aussi, seul un rapide apercu des
principales méthodes indirectes est ici donné (e.g. Bryson et Ho, 1975; Lee, 1968).
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2.3. Méthodes de résolution numériques

La méthode de l'immersion invariante (Invariant Imbedding) consiste a transfor-
mer le TPBVP en un systéme d’équations aux dérivées partielles aux conditions
initiales. Cette démarche, dont les développements sont trés étendus dés lors que le
systéme étudié est linéaire, s’applique également aux TPBVPs non-linéaires. La dif-
férence réside alors dans la complexité du systéme d’équation aux dérivées partielles
a résoudre.

La méthode de la BCI (Boundary Conditions Iteration, itération sur les conditions
limites) consiste a rechercher les conditions initiales manquantes du systéme adjoint.
Ces conditions initiales sont calculées de sorte que les variables adjointes soient
égales, a l'instant final, aux conditions terminales adjointes optimales. A chaque
itération, les équations d’état et adjointes sont ainsi intégrées dans le sens direct ;
le profil de commande wu (t) et les paramétres p sont calculés en résolvant, a chaque
instant, les conditions d’optimalité du hamiltonien par rapport a w (t) et p, e.g.
(2.23a), (2.23b). Une des difficultés de cette méthode est que, compte tenu de la
non-linéarité du TPBVP, il est difficile de prévoir le comportement d’une extrémité
en fonction de ’autre. Cette méthode engage donc des temps de calcul souvent trés
importants.

La méthode CVI (Control Vector Iteration, itération sur le vecteur de commande)
consiste & imposer un profil de commande, ce qui permet, a 'inverse de la pro-
cédure BCI, d’intégrer les équations d’état et adjointes dans leurs sens naturels a
partir des conditions aux limites optimales. Le profil de commande u () et les va-
leurs des paramétres p sont corrigés au fil des itérations de telle sorte qu’ils vérifient
les conditions d’optimalité du hamiltonien H par rapport a w (t) et p.

2.3.2 Meéthodes de résolution directes

L’objectif des méthodes directes est de transformer le probléme d’optimisation dynamique
de dimension infinie en un probléme d’optimisation de dimension finie, afin de le résoudre
par les méthodes bien connues de programmation non-linéaire. Deux types de méthodes
directes se distinguent, I’approche séquentielle et ’approche simultanée.

Approche séquentielle

L’approche séquentielle (e.g. Goh et Teo, 1988; Chen et Hwang, 1990), aussi appelée CVP
(Control Vector Parametrization) ou forme continue—paramétrée, consiste a discrétiser la
commande continue en un nombre fini d’éléments, le plus souvent au moyen de polynémes
(e.g. des polynomes de Lagrange) ou de fonctions de type spline. Les coefficients des
polynomes et la taille des différents éléments deviennent alors les variables de décision
d’un probléme de programmation non-linéaire (NonLinear Programming, NLP). L’état
du systéme, contrairement a la commande, n’est pas paramétré. Il est donc toujours
nécessaire d’intégrer le systéme d’état pour évaluer le critére et les contraintes du probléme
non-linéaire résultant.

La transformation du probléme d’optimisation dynamique de dimension infinie en un
probléme de dimension finie (probléme paramétrique) est obtenue en approximant les
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Chapitre 2. Méthodes d’optimisation dynamique

variables de commande w (t) par des fonctions de la forme :
u=u(u,t), k=1...m (2.37)

ol u est un vecteur de paramétres. En raison de ces simplifications, les solutions calculées
par la méthode CVP sont inévitablement sous-optimales, par rapport a celles que 1’on ob-
tiendrait en résolvant analytiquement les conditions d’optimalité (TPBVP). La pratique
montre cependant que méme les formes approximatives les plus simples conduisent, en
général, a des valeurs optimales du critére qui sont proches de celles obtenues par les mé-
thodes de résolution exactes. Par exemple, ’approximation wy du vecteur de commande
par un polynome de Lagrange d’ordre N, sur un intervalle de la forme [t; ;,¢; ] est donnée
par :

N
w(t) = Y a0 (79) , vee[th 7], i=1..n, (2.38a)
=0
1 si N =
Coa iy = ) S0 - 2.38b
avec : ¢, (7‘) = H siN >0 (2.38b)
=g 9T Tk
I#5
L0 LZhia (2.38¢)
tz_ti—l
0 = o<1 < -+~ <7178y <1 (238d)

Un des principaux avantages que procure 1'utilisation de polynémes de Lagrange est que :
u(t) = @y sit™ =1,,j=0...N (2.39)

Le fait de borner les parameétres u;; permet donc de borner les profils de commande aux
instants 7;, et méme entre ces instants si N = 0 ou N = 1. Il est également possible de
borner ces profils pour des polynémes de Lagrange d’ordre supérieur (N > 1), mais cela
nécessite d’imposer des contraintes plus compliquées sur les parametres ;.

Les points 7, k = 1... N, peuvent étre choisis simplement en prenant des intervalles
équidistants ou mieux, en considérant des points de collocation. Dans ce dernier cas, le
choix des N points de collocation est connu pour correspondre aux zéros d’un polynéme
orthogonal P](\(,l’ﬁ ) (polynéme de Jacobi de degré N) qui vérifie :

1
/Tﬁ (1—T)a7j73](\(,x’6)d7' =0 ,j=0...N—-1 (2.40)
0

On parle alors de collocation orthogonale. Pour améliorer les performances de la méthode
CVP, il est possible d’affiner le profil de commande en subdivisant les intervalles [tf_ Lt }

initiaux, ce qui en contrepartie augmente le nombre de paramétres d’optimisation.

Pour un systéme paramétré discontinu sans contrainte (2.16) par exemple, la forme
continue—paramétrée du probléme s’écrit sous la forme :

121;1 J = G(x (tl),...,w(tns),p)+/ttns/3(:13 (t),un (t),p) dt (2.41a)
T (o) = o (2.41c¢)
z(tf) = x(t;),i=1...n,—1 (2.41d)
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2.3. Méthodes de résolution numériques

La paramétrisation des problémes sous contraintes est en tous points similaire. On peut
en effet se ramener a des expressions paramétrées équivalentes a (2.41a), en exprimant les
contraintes sous la forme canonique (cf. § 2.2.3, p. 50).

L’algorithme de résolution se décompose en deux sous-problémes :

e le sous-probléme relatif au calcul des valeurs du critére et des contraintes du pro-
bléme paramétré (intégration du systéme d’état), et éventuellement de leurs gra-
dients ;

e le sous-probléme (maitre) relatif la résolution du probléme non-linéaire résultant.

La résolution du probléme non-linéaire (2.41) peut étre envisagée soit par des méthodes
de gradient classiques, e.g. programmation quadratique successive (Successive Quadratic
Programming, SQP), soit par des méthodes de recherche directes ou stochastiques, ne
nécessitant pas le calcul des gradients du critére et des contraintes. Dans cette étude, une
méthode de type SQP est utilisée. Cette méthode est performante et robuste : pour un
choix adéquat de la fonction de mérite, la séquence de points générées par I’algorithme
converge vers un point de KKT (Bazarra et al., 1993).

La méthode SQP a été mise au point dans les années 1970 par Han (1976) et Powell
(1978) sur la base des travaux de Wilson (1963). Son principe est détaillé en Annexe C.
Elle consiste a approximer le probléme d’optimisation non-linéaire sous contrainte par un
probléme d’optimisation quadratique sous contraintes linéaires. La résolution est basée
sur ’estimation du hessien de la fonction lagrangienne du probléme non-linéaire. Cette
estimation est elle-méme construite a partir des gradients du critére et des contraintes par
rapport aux parameétres d’optimisation. La précision avec laquelle les gradients du pro-
bléme sont calculés conditionne ainsi, dans une large mesure, la précision de la méthode.

Trois méthodes peuvent étre utilisées pour le calcul des gradients du critére et des con-
traintes :

La méthode des différences finies est la plus simple & mettre en ceuvre mais donne
des résultats souvent peu précis. Avec des différences centrées par exemple, une
estimation du gradient de la fonctionnelle J par rapport au vecteur de paramétres
p est donnée par :

Jd(p+dp)—3d(p—0p)
20p

\ (2.42)

La méthode des sensibilités consiste & intégrer les équations de sensibilité de I’état.
Ces équations sont obtenues en différentiant les équations d’état par rapport aux
paramétres d’optimisation :

, d [ ox AfY vy oy OfY
S'&ij (t) = _< ) - —gb( )(T()) + &’vT 'Saij (243&)

dt \ oa’ oul i
, d [ 0x ofw  oF®
Sp (t) = & (ﬁ) == 6pT + 8:cT . Sp (243b)

Aux instants de commutation ¢;, les sensibilités peuvent admettre des discontinuités
qui résultent de la différence de pente entre les modéles £ et £0V. Ces conditions
sont obtenues par la différentiation directe des conditions de continuité de 1’état a
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ces instants.
Lorsque les sensibilités s () sont déterminées, le calcul des gradients est immédiat,
e.g. pour le critére d’optimisation (2.41a) :

tns oL (N) i oL
Vet = [ (Gt )+ g ) =

g 96 s 1 OL oL
opT " 2 Gal (G o) @

t

La méthode de l’adjoint exploite les conditions d’optimalité données par le Principe
du Maximum. Les variations calculées peuvent en effet étre reliées aux gradients
correspondant par la relation :

0d

Vpgzcspﬁ

(2.46)
Pour les systémes dynamiques paramétrés discontinus, le gradient du critére et

des contraintes (sous leurs formes canoniques) se déduit directement de la relation
(2.22) :

R |
Vad = / I 4 (r®) dt (2.47a)

“ =+ ouT J
1

Y =y 0) (+1) T w) v N~ [ O
Vel = —+Z(H,—Ht,+ )~o—i+Hf G+Z/t dt(2.47b)

—1
T 85’@' 85’@'
avec : oO,; = e
t op

ot
ol les variables adjointes A sont déterminées par 'intégration du systéme différentiel
(2.23c) a partir des conditions terminales (2.23d) et en respectant les conditions de
discontinuité (2.23e) aux instants de commutation. On peut également remarquer
que dans le cas de la commande paramétrée, I'influence d’un des éléments ﬁfj du

vecteur " sur le critére J est limité 4 I'intervalle [t 1,t;]. En d’autres termes, le
hamiltonien H® ne dépend de ce paramétre qu’a l'intérieur de cet intervalle.

La précision de la méthode de ’adjoint est équivalente & celle de la méthode des
sensibilités. En revanche, la méthode de l'adjoint est plus avantageuse pour les
systémes différentiels de grandes dimensions puisqu’il suffit d’intégrer le systéme
adjoint une seule fois, indépendamment du nombre de paramétres d’optimisation.

[’algorithme de résolution par programmation quadratique successive s’organise de la
maniére suivante :

() choisir une initialisation des vecteurs de paramétres % et p
(11) a- intégrer les équations d’état entre ¢y et i,_,

b- calculer les valeurs du critére et des contraintes ;
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2.3. Méthodes de résolution numériques

(17i) a - intégrer les équations adjointes, 4 rebours, entre ¢, et {o;

b- calculer les gradients du critére et des contraintes ;

(iv) a - construire le sous-probléme quadratique sous contraintes
linéaires ;

b- déterminer la direction de recherche pour réduire la fonction
de mérite;

c- minimiser cette fonction de mérite ;

(v) retourner & 1’&tape (i¢) si nécessaire et utiliser la solution
comme nouveau point de départ.

Il est & noter que I’étape (iv) est automatisée dans le code de calcul NLPQL (Schittkowski,
1985). Aussi, la procédure d’implémentation consiste a mettre en ceuvre les étapes (i7) et
(7ii) d’intégration des systémes d’état et adjoint et de calcul des gradients.

Approche simultanée

L’approche simultanée (e.g. Biegler, 1984; Cuthrell et Biegler, 1987; Lodgson et Biegler,
1992), aussi appelée forme paramétrée—paramétrée consiste a discrétiser a la fois 'état et
la commande du probléme d’optimisation. On se raméne, comme dans le cas de I’approche
séquentielle, a la résolution d’un NLP dont les variables de décision sont les coefficients
des polyndmes qui approximent 1’état et la commande. L’avantage de cette approche
est qu’il n’est plus nécessaire d’intégrer de systémes différentiels lors de la résolution du
probléme non-linéaire. Ceci peut représenter une forte diminution du temps de calcul
puisque l'intégration des systéme différentiel occasionne jusqu’a 95% du temps de calcul
de I’approche séquentielle. En contrepartie, la taille du NLP résultant est notablement plus
importante, méme lorsque le nombre de points de discrétisation est réduit. D’autre part,
I’approche simultanée est de type non-faisable (contrairement & ’approche séquentielle).
Ainsi, les approximations successives de la solution peuvent étre assez éloignées de 1’état
réel du systéme dynamique tant que 1’algorithme n’a pas convergé.

A la maniére de la paramétrisation de la commande, on cherche une forme approximative
qui permet de représenter les solutions du systéme différentiel. Contrairement & la com-
mande, 1’état est soumis a des contraintes différentielles d’égalité strictes, et la précision
de 'approximation doit donc étre choisie en conséquence. En particulier, I’approximation
de I'état par des polynomes de Lagrange est bien adaptée a la résolution des problémes
différentiels sous contraintes et est trés courante (Cuthrell et Biegler, 1987, 1989; Lodgson
et Biegler, 1992; Tieu et al., 1995).

Pour un systéme différentiel discontinu par exemple, I’approximation xy,; du vecteur

d’état sur I'intervalle [t;r_l, tﬂ par un polyndéme de Lagrange d’ordre N + 1 s’écrit, :
N+1
ey (t) = Y @ (D) wee [tf, 7] i=1...n,, k=1...n (2.48a)
§=0
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N+1

A (O
avec : ¢ Y () = 11 U (2.48b)

T — T
1=
I#]

() — Lttt (2.48¢)
ti —tia

0 = T0<T1<"'<7'N<TN+1:1 (248d)

L’approximation de la commande (2.38) par des polyndmes de Lagrange a déja été précisée
dans le paragraphe précédent pour I’approche séquentielle.

L’erreur d’approximation entre la solution exacte du systéme différentiel et 1’état ap-
proximé est donnée, & chaque instant, par I’équation des résidus :

N+1

r (t) = Z jij,@bj (T(Z)) — f(l) ($N+1 (t) ,UN (t) ,p) s Vt < [t;r_l,t;} s 1=1.. n8(249)
j=1

Pour discrétiser cette équation, une méthode de collocation orthogonale est utilisée :

tf '
/ r)d(r" —7)dt = 0, i=1...ng,l=1...N+1 (2.50)
t

i—1

ol ¢ est la fonction de Dirac et les points de collocation 7; correspondent aux racines d’un
polynéme de Jacobi PJ(Vafl).

En utilisant ces approximations, on peut alors réécrire le probléme d’optimisation (2.16)
sous la forme paramétrée—paramétrée suivante :

Ns t;
win § = G Bu0p) Y [ Llaviuyp) d (2.512)
i=1 Yt 1

m7u7p

N+1

0 = Z jij,@bj (Tl) - f(l) ($N+17 uNap) )
j=1

vie [t t7] ,i=1...n,,l=0...N+1 (251b)
IiL() = Xy (251C)
531‘+1,0 = .’ii,ns s 1=1.. Ng — 1 (251d)

La forme paramétrée—paramétrée des problémes sous contraintes est obtenue de fagon
similaire en considérant les contraintes sous la forme canonique (2.51a). La résolution du
probléme (2.51) résultant s’effectue alors au moyen des méthodes classiques de program-
mation non-linéaire, e.g. la méthode SQP.

2.4 Conclusions

Les méthodes d’optimisation dynamique adaptées & la résolution des problémes d’opti-
misation dynamiques formulés dans le premier chapitre ont été présentées. Ces méthodes
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déterministes sont limitées a la détermination des variables de commandes continues (pro-
fils ou paramétres de commande), i.e. ne permettent pas de prendre en compte les va-
riables entiéres ou binaires. Il s’agit d’autre part de méthodes d’optimisation locales qui
ne garantissent pas d’obtenir 'optimum global des problémes considérés.

L’application des méthodes directes séquentielle et simultanée est envisagée. Ces mé-
thodes sont basées sur I’approximation de I’état et/ou de la commande du systéme dy-
namique afin de se ramener a la résolution de problémes d’optimisation non-linéaire.
Leurs aptitudes a gérer les contraintes les rendent particuliérement intéressantes. Elles
constituent un trés bon compromis entre deux exigences fondamentales : (i) la nécessité
d’améliorer le fonctionnement du systéme (optimalité des résultats) et (ii) la nécessaire
simplicité d’utilisation pour une application sur site industriel (bornes, contraintes, rapi-
dité).

L’approche séquentielle consiste & approximer le profil de commande par des fonctions
paramétrées. Elle présente 1'avantage d’étre de type faisable, mais nécessite d’intégrer,
a chaque itération, des systémes différentiels. Le calcul des gradient du critére et des
contraintes des problémes considérés représente donc une part importante du temps de
résolution, jusqu’a 95%. L’approche simultanée permet d’éviter ces probléme en paramé-
trant conjointement la commande et ’état du systéme. En contrepartie, elle peut néces-
siter de résoudre des problémes non-linéaires de trés grandes dimensions et est de type
non-faisable.

Le choix de 'une ou l'autre de ces approches dépend des spécificités de chaque pro-
bléme. Leurs applications pour le calcul des politiques optimales d’aération des petites
stations d’épuration & boues activées fait 'objet du chapitre suivant.
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CHAPITRE 3

Fonctionnement optimal du procédé

Il ne faut pas dire que la science est utile parce
qu’elle nous permet de construire des machines.
Il faut dire : les machines sont utiles parce
qu’elles nous permettent de faire de la science

RAYMOND POINCARE

La formulation des problémes d’optimisation du fonctionnement des petites stations d’épu-
ration a boues activées et la description des méthodes d’optimisation dynamique ont fait
I’objet des deux premiers chapitres de ce manuscrit. Ce chapitre est consacré a 1’applica-
tion des méthodes d’optimisation dynamique pour I’amélioration des performances de ces
petites unités de traitement. L’objectif est d’évaluer le gain potentiel qui peut étre réalisé,
par rapport aux modes de gestion actuels du procédé, en optimisant le fonctionnement
du systéme d’aération. Deux types d’optimisation sont envisagés, (¢) la minimisation des
rejets d’azote total, et (i¢) la minimisation de la consommation énergétique de 'aérateur.

Afin de démontrer les potentialités des méthodes d’optimisation dynamique, la déter-
mination des conditions optimales de fonctionnement des petites stations d’épuration a
boues activées a été envisagée en s’intéressant, dans un premier temps, a des cas d’étude
théoriques, tirés de la littérature. Ces résultats ont fait I’objet de différentes publications
et communications (e.g. Chachuat et al., 2001a,b,c, soumis pour publicationa) et ne sont
pas présentés ici pour ne pas alourdir le contenu de ce document.

Les résultats présentés dans ce chapitre sont relatifs & une unité de traitement exis-
tante!. La configuration du procédé, ainsi que la procédure d’identification paramétrique,
ont été reportées en Annexe D ; seuls les principaux résultats sont rappelés dans la pre-
miére partie (§ 3.1). Les aspects relatifs a la résolution numérique des problémes d’optimi-
sation sont ensuite détaillés dans la deuxiéme partie (§ 3.2). Les conditions optimales de
fonctionnement des petites stations d’épuration a boues activées, obtenues en considérant
le modéle mathématique complet du procédé, font I’objet de la partie 3.3. En raison des

'Les résultats présentés dans ce chapitre ont été soumis en partie pour publication dans Industrial &
Engineering Chemistry Research (Chachuat et al., en préparation).
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temps de calcul nécessaires pour déterminer les profils optimaux d’aération, des simpli-
fications sont apportées aux problémes d’optimisation afin de faciliter leurs résolutions;
ces simplifications, qui concernent a la fois le modéle mathématique du procédé et la di-
mension des problémes d’optimisation, sont détaillées dans la quatriéme partie (§ 3.4).
En dernier lieu, 'optimisation & long terme du procédé est abordée dans la partie 3.5 de
maniére a vérifier que les politiques optimales calculées garantissent un fonctionnement
fiable du systéme et que les performances annoncées sont durables.

3.1 Etude d’une unité de traitement existante

L’étude d’une unité de traitement existante est envisagée afin de pouvoir évaluer les gains
potentiels qui peuvent étre réalisés en pratique. Cette unité de traitement est une filiére
de configuration classique comprenant un étage de pré-traitement (dégrillage, dessablage,
déshuilage et décantation primaire), suivi d’un étage de traitement biologique (bassin
d’aération et clarificateur).

Les caractéristiques de la partie biologique du traitement sont résumées sur la Fig. D.2
(p. 251). Les réactions de dégradation s’effectuent au sein d’un réacteur unique dont
I’aération et le brassage sont assurés par 3 turbines de 30 kW chacune ; la gestion des cycles
d’aération est réalisée au moyen d’horloges et la durée journaliére d’aération est de 12h45
(Fig. D.3, p. 251). Le clarificateur est de type cyclindro-conique et les débits de recyclage
et d’extraction des boues sont constants, respectivement de I'ordre de Q"¢ = 7600 m?/j
et QP9 =75 m3/j.

Les modéles mathématiques présentés dans le permier chapitre ont fait I’objet d’une
procédure d’identification paramétrique. La description de cette procédure est détaillée
en Annexe D. Seuls les principaux résultats sont ici rappelés.

Données expérimentales

Les mesures expérimentales disponibles sur cette unité sont issues d’une campagne de
mesure de 24 heures'. Ces données sont de trois types :

o des prélévements moyens de 2 heures d’effluent pré-traité (sortie du décanteur pri-
maire) sur lesquels les concentrations en DCO, DCOs, NTK et NHy et le débit
sont mesurés ;

e des prélévements moyens de 2 heures d’effluent traité (sortie du clarificateur) sur
lesquels les mesures des concentrations en DCO, DCO,, NTK, NHy, NO3 et MES
sont, disponibles;

e des prélevements instantanés de liqueur mixte et de boues de recirculation, réalisés a
14h et 16h, et sur lesquels les concentrations en DC'O, MES et NTK, et en MES,
sont respectivement mesurées.

Le nombre et la diversité de ces mesures permet d’envisager, dans de bonnes conditions,
I’identification paramétrique des modéles mathématiques définis dans le Chapitre 1. D’une

' Mesures mises & disposition par la Direction Technique des Opérations du groupe Vivendi Environnement
et de la société Anjou Recherche.
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part, les prélévements moyens d’effluent pré-traité permettent de connaitre précisément
les perturbations incidentes durant la journée de mesure (cf. Fig. 3.1 et Tab. D.5, p. 264) ;
d’autre part, les mesures effectuées sur les échantillons d’effluent traité (c¢f. Fig. D.7,
p. 258) et les prélévements de boues (¢f. Fig. D.6, p. 256) servent directement de base a
la procédure d’identification décrite dans le paragraphe suivant.
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F1G. 3.1 — Perturbations incidentes du procédé : débit et concentrations en DC'O et NTK.

Identification paramétrique des modéles mathématiques

L’identification paramétrique consiste a déterminer le jeu de paramétres qui minimise
I’écart entre des valeurs mesurées expérimentalement et prédites théoriquement. Rigou-
reusement parlant, un probléme d’identification est donc un probléme d’optimisation dy-
namique.

Dans le cadre du procédé a boues activées, les modéles sont de grandes dimensions et il
n’est donc pas envisageable d’identifier ’ensemble des paramétres de facon systématique.
Afin de n’avoir & estimer qu’un nombre réduit de paramétres, la procédure d’identification
suivante est appliquée :

1. Sélectionner un jeu de paramétres initial; les valeurs initiales retenues sont celles
définies dans le cadre du benchmark (Alex et al., 1999) (Tab. D.4, p. 264);

2. Eliminer de la procédure les paramétres dont les valeurs sont connues ou peuvent
étre estimées directement & partir des mesures effectuées;

3. Sélectionner parmi les paramétres restants, ceux ayant la plus forte sensibilité —
une procédure d’échantillonnage (latin hypercube sampling) est mise en ceuvre afin
d’estimer la sensibilité moyenne des paramétres dans leur gamme de variation—;

4. Identifier les paramétres retenus ~méthode de type SQP—;

5. Calculer les intervalles et régions de confiance des paramétres identifiés de maniére &
déceler les combinaisons redondantes de paramétres et les paramétres peu sensibles ;
le cas échéant, les éliminer de la procédure d’identification en leur fixant les valeurs
par défaut (étape 1.) et retourner a I’étape 4.

Les résultats de I'identification des modéles complet et simplifié sont rappelés ci-dessous.
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Identification paramétrique du modéle complet — Afin d’estimer les conditions ini-
tiales du systéme, le régime stationnaire du procédé est calculé en utilisant les per-
turbations incidentes mesurées, la politique d’aération actuelle du réacteur et les
paramétres par défaut du modéle; les conditions initiales résultantes sont données
dans le Tab. D.6 (p. 266). L’application de la procédure d’identification précédente
permet de sélectionner 4 paramétres, Yy, ingar, by et fns; les valeurs estimées sont
reportées dans le Tab. 3.1.

Identification paramétrique du modéle simplifié — L’identification paramétrique du
modéle simplifié est basée sur des considérations similaires. I.’ensemble des para-
meétres sélectionnés est le méme que précédemment. Les estimations de ces para-
métres sont données dans le Tab. 3.2.

TAB. 3.1 — Paramétres estimés du modéle TAB. 3.2 — Paramétres estimés du modéle
complet. simplifié.
parameétre valeur paramétre valeur
Yu 6.1810°1 — Yu 7581071 -
ingy 7101072 - ingmy 6781072 -
by 549101 i1 b 9.41107" j!
frs 2.891073% - Frs 2451073 -

Les conditions optimales de fonctionnement de cette unité de traitement sont déterminées
sur la base de ces deux modéles mathématiques, en utilisant les paramétres identifiés. Ces
résultats sont présentés dans la suite du chapitre.

3.2 Résolution numérique des problémes d’optimisation

L’expérience acquise lors de la mise en ceuvre des méthodes de résolution des problémes
d’optimisation dynamique est rassemblée dans cette partie. Les difficultés rencontrées
d’un point de vue pratique ainsi que les précautions prises pour garantir I’optimalité des
résultats y sont présentées. Un rapide rappel des problémes d’optimisation dynamique est
proposé ; le choix et les aspects relatifs & 'implémentation numérique de la méthode de
résolution sont ensuite détaillés.

3.2.1 Position du probléme

Les problémes d’optimisation relatifs & la minimisation des rejets d’azote total (1.29) et
a la minimisation de la consommation énergétique du systéme d’aération (1.36) ont été
explicités dans le premier chapitre de ce manuscrit. Ces deux problémes sont rappelés
ci-dessous.
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— Minimisation des rejets d’azote total (MR) :

1 Ly
min = = ) dt
Ne,al,ll,...,aNe ¢Ne 3 tf_t(] o NGL( )
soumis & : r = f(l) (z) si t§*1§t<t’g
< p(2) .k N
x = f7(x) si ty<t<t
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S S
L
Ne
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k=1

N, N,
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Ne,al 01, ,aNe ¢Ne

soumis a: & = fU(x) si tFl<t<tf
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(@) bo e k=1...N,
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toff < -k <ol
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ou les fonctionnelles Fngr, Fpco, Fppos €t Fups sont définies par les relations (1.34)
ou (1.35) selon le type de modéle utilisé.

Pour les deux problémes d’optimisation, le comportement du procédé est représenté au
moyen d’un systéme différentiel de type hybride discret/continu dont les deux modes Fo
et f(Z) font respectivement référence aux séquences durant lesquelles le réacteur est aéré
ou non. Mathématiquement, ces modifications se traduisent par la prise en compte ou non
du terme Ao d’apport d’oxygéne dans ’équation (1.3) (p. 19) relative a la concentration
en oxygéne dissous Sp. Le champ de vecteurs du systéme présente ainsi des discontinuités
aux instants de commutation, contrairement aux variables d’état qui restent continues.

Pour un nombre N, donné de cycles de fonctionnement, le nombre de séquences d’aé-
ration et d’arrét est 2 V... Les instants de commutation ¢, k = 1...2 N.—1, entre les deux
modes du systéme sont définis par des conditions de commutation explicites de la forme
s®) (p,t) = 0. Selon le type de commutation (FfOYf® ou FA W) ces relations
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s’écrivent :
sW(p,t) = al—t =0

k—1
sV (p ¢) = Z£i+ak—t=0, k=2...N,
£ (3.1)

\

k
S (pt) = Y =t =0, k=1..N-1
=1

Les instants de commutation ¢} et t* respectivement relatifs aux conditions s(Zh=1) et

s(®*) sont donnés par :
ty < tp < th<.oo< ) < the (3.2a)
1
avec : tf = kZEijLak,k:l...Nc (3.2b)
1'21
th = > 0 k=1...N, (3.2¢)
i=1

On rappelle que les paramétres d’optimisation N, a* et ¢, ainsi que les instants de
commutation ¢ et ¥, sont illustrés sur la Fig. 1.5 (p. 30).

3.2.2 Meéthodes de résolution

En toute rigueur, les problémes (1.29) et (1.36) sont des problémes d’optimisation dyna-
mique mixtes, pour lesquels il n’existe pas, a I’heure actuelle, de méthodes de résolution
générales. Afin d’éviter ces difficultés, la résolution de ces problémes est ici envisagée pour
un nombre fixé de cycles d’aération, les valeurs optimales de N, étant alors déterminées
par de simples énumérations.

Pour un nombre donné de cycles, le nombre et 'ordre d’occurrence des commuta-
tions sont fixés. Dans ces conditions, les problémes d’optimisation hybride résultants sont
réquliers (cf. § 2.1) et peuvent étre résolus par les méthodes d’optimisation dynamique
traditionnelles décrites dans le Chapitre 2. En particulier, les méthodes directes, basées sur
la paramétrisation du profil de commande et/ou d’état du systéme, réalisent actuellement
le meilleur compromis entre la précision des solutions et le temps de calcul nécessaire pour
effectuer la résolution, et permettent de gérer efficacement les contraintes des problémes.

Dans le cadre de I'optimisation des petites stations d’épuration, 'utilisation de I’ap-
proche directe simultanée se révéle toutefois inadaptée. Comme le systéme fonctionne en
commutation, il est en effet nécessaire d’approximer I’état par (au moins) autant de po-
lynomes qu’il y a de phases de fonctionnement, ¢.e. 2N, polynémes pour N, cycles de
fonctionnement, et pour chaque polynéme, un nombre suffisant de points de collocation
doit étre considéré pour obtenir une approximation satisfaisante de 1’état. Le plus sou-
vent, la taille du NLP résultant est dissuasive. D’autre part, certaines variables d’état du
systéme présentent de fortes variations au moment de la mise en marche ou de I'arrét du
systéme d’aération (e.g. la concentration en oxygene dissous dans le réacteur). Pour ces
variables, les performances de la collocation orthogonale sont médiocres lorsque des poly-
nomes d’interpolation sont utilisés, méme pour un grand nombre de points de collocation
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(présence d’oscillations). Pour illustrer ce propos, approximation des concentrations en
NGL et en oxygeéne dissous (au cours d’une période d’arrét de 1'aérateur) par des poly-
nomes de Lagrange est présentée sur la Fig. 3.2. S’il apparait possible d’approximer la
concentration en NGL de fagon satisfaisante, la concentration en oxygéne dissous est en
revanche moins bien représentée, et ceci quel que soit le nombre de points de collocation
considéré ; I'utilisation d’autres fonctions d’interpolation que des polynomes seraient ici
nécessaire. Cette méthode présente de plus I'inconvénient d’étre de type non faisable (cf.
§ 2.3.2).

10

T T 0.25 T T
Solution exacte Solution exacte
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F1G. 3.2 — Approximations polynomiales des concentrations en NG L et en oxygéne dissous
dans le réacteur au cours d’une période d’arrét de 1’aérateur.

Pour ces raisons, c’est ’approche directe séquentielle qui est utilisée, par la suite, pour
la résolution des problémes (1.29) et (1.36).

3.2.3 Application de ’approche séquentielle

Les problémes d’optimisation non-linéaire issus de ’application de I'approche directe sé-
quentielle sont résolus par le code de calcul NLPQL (Schittkowski, 1985), en langage de
programmation FORTRAN. Ce code dispose d'un algorithme d’estimation des gradients par
différences finies. Toutefois, ce type de différentiation peut augmenter de fagon impor-
tante le temps de calcul et n’est généralement pas suffisamment précis pour assurer la
convergence de la séquence des sous-problémes quadratiques vers un point stationnaire
du probléme non-linéaire (conditions de KKT). Les méthodes de 'adjoint et des sensibili-
tés résultent de développements analytiques et permettent d’estimer les gradients de fagcon
beaucoup plus précise. L’expression générale du gradient d’une fonctionnelle de type J;
par rapport aux paramétres p d’optimisation a été précisée pour les systémes paramétrés
discontinus dans le Chapitre 2 (§ 2.3.2, p. 55).

Pour le systéme étudié, les paramétres d’optimisation sont p” = [a!, ¢, ..., a"e, ("]
et aucune variable de commande continue u (t) n’est prise en compte. Lorsque le nombre
de cycles d’aération est élevé, la dimension du probléme est importante, avec typiquement
plusieurs dizaines de paramétres d’optimisation. Aussi, les gradients des fonctionnelles
d; sont calculés par la méthode de I'adjoint qui est particuliérement bien adaptée aux
problémes de grandes dimensions (Latifi et al., 1998); le gain de temps est conséquent
vis-a-vis de la méthode des sensibilités qui nécessite d’intégrer les équations de sensibilité
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de I'état par rapport a chaque paramétre d’optimisation. Ces expressions sont précisées
ci-dessous.

Cas de la minimisation des rejets d’azote total

Les contraintes de fonctionnement et la contrainte de temps final du probléme de mi-
nimisation des rejets d’azote dépendent uniquement des parameétres d’optimisation ; le
calcul des gradients de ces contraintes ne pose donc pas de problémes particuliers. En re-
vanche, le critére d’optimisation dépend de I’état du systéme. En appliquant la méthode
de 'adjoint, le gradient de cette fonctionnelle est donné par :

Vad = HY(67)-H1P (47) k=1 (3.3)
Vet = 3 [ (1) - (1) e
—Z [0 (1) @ ()] 4+ 12 (7). k=1,

ol les hamiltoniens Hgl) et H?) sont définies par :

HY (x,0) = Fnor () + X FO (2) (3.4a)
HY (x,2) = Fnor () + N FO (z) (3.4D)

et ou les variables adjointes sont solutions du systéme différentiel suivant :

r oMy

. . 1t ke

A = ~per O te [tlg Lty } , k=1...N, (3.5a)
. OHY _

A= —axi} si te [t’f,t’; } , k=1...N, (3.5b)

avec la condition terminale : A ( =0 (3.5¢)

et les conditions de continuité : A (t”) = A (t’j_ , k=1...N.—1 (3.5d)
) = A

)
<t’g‘) . k=1...N, (3.5¢)

Cas de la minimisation de la consommation énergétique

Comme précédemment, les contraintes de fonctionnement et la contrainte de temps final
ne dépendent que des paramétres d’optimisation. D’autre part, le critére de minimisation
de la consommation énergétique de l'aérateur est également indépendant de 1’état du
systéme. Les gradients de ces fonctions par rapport aux paramétres sont donc obtenus
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par différentiation directe, e.g. dans le cas du critére d’optimisation :

1 j=1

Vad = N
2.
j=1

Le calcul des gradients des contraintes d’état est plus problématique. Ces contraintes sont
exprimées sous une forme canonique (cf. § 2.2.3, p. 50), e.g. pour la contrainte sur ’azote
global :

Ne t te”

gNGL = Z [/k +£NG’L (CE) dt+/+ ENGL (CE) dt] =0 (37&)
=1 [t t

avec : Lycr () = max (0, Fyar () — NG Lpay)” (3.7b)

Les autres contraintes d’état (9pco, gppo- €t gurs) sont traitées de fagon similaire.

Il est intéressant de remarquer que ces contraintes d’égalité intégrales peuvent étre disso-
ciées en contraintes d’inégalité indépendantes, e.g. gngr > 0 et gnvgr < 0. Du fait de la
positivité de 'intégrant Ly¢r, (x), la contrainte gygr, > 0 est systématiquement vérifiée.
La seule contrainte & satisfaire est donc gygr < 0.

Les quatre contraintes d’inégalité résultantes sont relaxées, de maniére a rendre possible
un trés faible dépassement de la limitation imposée. Pour la contrainte gn¢y, par exemple :

N
INGL = Z[

k=1

k—1
c

e th™
/ . Lycr (:E) dt + / . Lycr (:E) dt] —enar, < 0 (3.8)
¢ tr

L’utilisation d’une telle relaxation permet de faciliter la résolution du probléme d’optimi-
sation et réduit sensiblement le temps de calcul nécessaire. Les perturbations considérées
icl sont engr = €pco = EBDOs = EMES = 107*, ce qui revient & autoriser un dépassement
de 0,01 mg.L=! de la norme pendant 1s au cours d’une journée, et ne modifie donc en
rien le résultat de I’optimisation.

Pour la contrainte de rejet gygr & nouveau, le gradient par rapport aux parameétres
d’optimisation s’écrit :

Vaegver = M\, (t’g*) ~H, <t’,§+> . k=1...N, (3.92)
Nc
Ve gnor = Z [HE\PGL (t{) - Hg\?)GL <ti+)] (3.9b)
j=k+1
N.—1
=3 [ (7)) = (8)] 1 (27) L k=1
j=k

ou les fonctionnelles HE\PGL et Hﬁ)GL sont définies par :

HUL (2, A) = Lyop (@) +ATFO (2) (3.10a)
HE, (2, A) = Lyar (@) + AT FP () (3.10b)
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et ou les variables adjointes sont solutions du systéme différentiel suivant :

T oHY ) it e

=l te[t’j 1t gk } . k=1...N, (3.11a)

. oH _

P _% sore ] k=1, (3.11b)
£

avec la condition terminale : X (tivf> =0 (3.11c¢)
et les conditions de continuité : A (t5+> = A <t'§7) , k=1...N.—1 (3.11d)

A (t’;*) — A (t’g’) . k=1...N,  (3.1l¢)
Les gradients des autres contraintes d’état sont donnés par des expressions équivalentes.

Propriétés numériques

Pour assurer la convergence de la méthode SQ) P, la précision avec laquelle les gradients des
problémes d’optimisation sont estimés est déterminante. En particulier, ’estimation, par
la méthode de I’adjoint, des gradients des fonctions (critéres et contraintes) qui dépendent
de ’état doit étre effectuée avec soin. Le schéma numérique utilisé consiste a intégrer les
équations d’état, tout en conservant les valeurs de 1’état en certains points de I’'intervalle
[to, 7], afin de les réutiliser lors de 'intégration a rebours des systémes adjoints'. De cette
maniére, les équations du TPBVP état/adjoint sont intégrées a partir de leurs conditions
aux limites respectives et la stabilité de ’ensemble est assurée.

Le choix du maillage de 1’état du systéme conditionne en grande partie la précision des
gradients :

Maillage irrégulier — L’utilisation de maillages irréguliers de 1’état du systéme permet
d’obtenir les estimations les plus précises. Avec cette approche, il est possible d’affi-
ner le pas At de discrétisation durant les périodes ou I’état et I’adjoint connaissent
de fortes variations, notamment au voisinage des instants ¢} et t* de commutation
(Fig. 3.3). Toutefois, la taille du maillage résultant peut poser des problémes de sto-
ckage d’une part, et donne lieu a des temps de calcul particuliérement importants
d’autre part.

Maillage régulier — La mise en ceuvre de maillages réguliers permet de réduire sensible-
ment 'espace de stockage nécessaire ainsi que le temps de calcul des gradients. En
contrepartie, les estimations sont moins précises, méme lorsque la discrétisation est
fine (e.g. At = 1s). Aussi, le choix du pas de grille At et I'ordre d’interpolation de
I’état entre deux instants successifs ¢ et t + At doivent faire I’objet d’une attention
particuliére :

Le code de calcul DASSL (Brenan et al., 1989) est utilisé pour l'intégration numérique des systémes
différentiels d’état et adjointe. Une extension de ce code proposée par P. Rouchon a également été utilisée
afin d’exploiter la structure creuse de la matrice jacobienne du modéle complet (routines MA28 d’Harwell).
Les résultats obtenus n’ont toutefois pas permis de réduire les temps d’intégration ; la matrice jacobienne
ne semble pas comporter suffisamment d’éléments nuls.
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F1G. 3.3 — Illustration de la raideur (stiffness) des systémes d’état et adjoint; cas de la
concentration en oxygeéne dissous et de la variable adjointe associée (pour la contrainte
gncr du probléme MCE).

e Pas de temps :

Pour garantir la convergence de ’algorithme SQP, il a été établi que le pas de
temps d’intégration des systémes d’état et adjoints doit étre de ’ordre de la se-
conde avec un maillage régulier. Ceci est illustré sur la Fig. 3.4 dans le cadre de
la minimisation de la consommation énergétique pour 12 cycles d’aération par
jour® : les erreurs relatives d’estimation de chaques composantes du gradient de
gnar sont calculées par rapport aux gradients obtenus avec un maillage irrégulier
pour différents pas de temps At. L’ordre de grandeur de ces pas de temps est
ici particuliérement faible comparé a la période d’optimisation considérée (une
journée). Ceci est essentiellement dii aux fortes variations des variables d’état et
adjointes au voisinage des instants de commutations t§ et t* (Fig. 3.3). Outre
le probléme lié & 1’espace requis pour le stockage de 1’état, ’aspect le plus pro-
blématique concerne le temps de calcul occasionné par 'intégration du TPBVP
(typiquement, 90% a 95% du temps nécessaire pour effectuer 1 itération SQP).

e Mode d’interpolation :

Entre deux instants de stockage successifs ¢ et ¢ + At, ’état du systéme peut étre
interpolé au moyen de polyndémes. Pour une interpolation d’ordre 3 par exemple,
le polynéme P est construit de telle sorte que :

(1) P(t+At):a:(t+At)

P)=a(t) Pt+At)=a(t+At)

!Les erreurs d’estimation relatives au paramétre /' ne sont pas représentées étant donné que les gradients
par rapport i ce parameétres ne dépendent pas du maillage adopté (écarts nuls) :

Voo gvor = HEL, (t}f‘) — LnoL (t}f‘)
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FiG. 3.4 — lustration de l'influence du pas de temps At sur la précision du gradient
de la contrainte de rejet gygr, du probléme (MCE) par rapport aux paramétres a* (Fig.
gauche) et (% (Fig. droite).

Il résulte :
P(r)=am®+br?+cr+d, 7€l t+ Al

DA —b(t) _ o @(t+AD)-a(t)

avec . a = (At)2 (At)3
_ @(r80-i()
b= EER20) 34 At

c=x(t+ At) —3at* —2bt
d=x(t)—at® —bt* —ct

Plus I'ordre d’interpolation est élevé, plus ’estimation des gradients est bien en-
tendu précise. Ceci est illustré sur la Fig. 3.5 dans le cadre de la minimisation de
la consommation énergétique, pour N, = 12 cycles de fonctionnement. Le principe
de cette représentation est analogue a celui adopté pour la Fig. 3.4. Des résultats
similaires sont obtenus pour les gradients du critére d’optimisation du probléme
(MR). Il apparait que I'utilisation de polynémes d’interpolation d’ordre 3 donne
des estimations trés précises et permet ainsi de compenser, en partie, les erreurs
liées & I'utilisation d’'un maillage régulier.
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C 2 | o
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F1G. 3.5 — Tllustration de I'influence du mode d’interpolation sur la précision du gradient
de la contrainte de rejet gygr, du probléme (MCE) par rapport aux paramétres a* (Fig.
gauche) et (% (Fig. droite), avec At = 5s.
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Par ailleurs, pour un pas de discrétisation et un ordre d’interpolation donnés, 1’es-
timation des gradients par rapport aux parameétres a* est sensiblement plus précise
que pour les paramétres /* (Fig. 3.5 et 3.4). Ceci trouve une justification dans I'ex-
pression mathématique des gradients : les composantes relatives a a* (e.g. (3.9b))
correspondent a la différence entre deux termes (hamiltoniens) seulement, alors que
les composantes relatives a ¢* (e.g. (3.9b)) résultent de la somme (ou la différence)
de nombreux termes, ce qui a pour effet de cumuler les erreurs. De maniére générale,
ceci explique également pourquoi les composantes par rapport aux paramétres /%
gagnent en précision lorsque k& augmente, i.e. lorsque le nombre de termes diminue.

Lors de la résolution du probléme non-linéaire, il apparait que plus le nombre de para-
métres d’optimisation est important, plus le nombre d’itérations de ’algorithme SQ P est
élevé. Le nombre d’itérations généralement nécessaire pour calculer le profil optimal d’aé-
ration est de 'ordre de 10 fois le nombre de paramétres d’optimisation, aussi bien pour
la minimisation des rejets que pour la minimisation de la consommation énergétique. Ce
nombre d’itérations est élevé pour une méthode de type SQ P, qui converge typiquement
en quelques dizaines d’itérations seulement. Les raisons de ce phénoméne n’ont cependant
pas pu étre identifiée précisément : il ne semble pas que le traitement des contraintes
d’état en soit a l'origine, dans la mesure ol le méme comportement est obtenu pour les
deux problémes (MR) et (MCE) ; d’autre part, la précision avec laquelle les gradients sont
calculés n’apparait pas non plus en étre la cause puisque, (i) 'utilisation d’un maillage ir-
régulier ne permet pas de réduire le nombre d’itérations et, (i7) 'utilisation de la méthode
des sensibilités donne des résultats similaires.

Le critére d’arrét! (critére de KKT) de la méthode SQP est fixé & 1077 pour le probléme
(MR) et 107! pour le probléme (MCE). Pour des valeurs plus faibles du critére d’arrét,
la précision des gradients apparait en effet insuffisante pour assurer systématiquement la
terminaison de la méthode SQ P dans de bonnes conditions, méme en utilisant un maillage
irrégulier de I’état. De maniére générale, le critére d’optimisation décroit rapidement au
cours des 50 & 100 premiéres itérations, et ’écart par rapport a la valeur optimale est de
Pordre de 1% ; au cours des itérations suivantes, les profils d’aération continuent & évoluer
de facon importante, bien que la valeur du critére varie peu. Ce type de comportement est
caractéristique des systémes dégénérescents, i.e. pour lesquels une modification du profil
de commande n’entraine que de faibles variations du critére d’optimisation.

La convergence de la méthode pour le probléme (MCE) est illustrée sur la Fig. 3.6. Le
critére d’optimisation (Fig. 3.6 gauche) ne diminue pas réguliérement avec les itérations,
mais connait au contraire des palliers successifs. Ce type de comportement est classique
pour les problémes sous contraintes; le critére diminue lentement lorsque les poids des
multiplicateurs relatifs aux contraintes sont grands et inversement. Les fortes fluctuations
du critére de KKT (Fig. 3.6 droite) en fonction des itérations sont également caracté-
ristiques des problémes d’optimisation sous contraintes; au final, on peut vérifier que
’algorithme se termine pour une valeur du critére de KKT inférieure 10~7, conformément
a la précision définie dans le code de calcul.

En dernier lieu, il est important de rappeler que ’application de la méthode SQP ne
permet de déterminer que des optimums locaux, étant donné que les problémes consi-
dérés sont non-convexes. La détermination du profil d’optimisation donnant le minimum

1Le critére d’arrét est défini par la variable acc dans le code de calcul NLPQL.
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F1G. 3.6 — Illustration de la convergence de la méthode SQP pour le probléme (MCE) :
évolution du critére d’optimisation (Fig. gauche) et du critére d’optimalité de KKT (Fig.
droite) en fonction des itérations.

global de rejet d’azote ou de consommation énergétique n’est donc ici nullement garanti,
et ceci bien que ’algorithme d’optimisation, initialisé avec des profils d’aération choisis
aléatoirement, semble converger de facon systématique vers le méme profil. La mise en
ceuvre des méthodes d’optimisation globale pour le calcul des profils optimaux d’aération
est discutée dans le paragraphe 3.6.

3.3 Fonctionnement optimal du procédé

L’objectif de cette partie est de présenter les conditions opératoires optimales de fonction-
nement de 'unité de traitement décrite dans le paragraphe § 3.1, au cours d’une journée
de fonctionnement. Ces conditions optimales sont déterminées pour le modéle mathéma-
tique global (cf. § 1.1.3), en utilisant les paramétres et les conditions initiales estimés lors
de l'identification paramétrique, et en considérant les perturbations incidentes réelles du
procédé (cf. Annexe D).

Les résultats relatifs & la minimisation des rejets d’azote total sont présentés dans le
paragraphe 3.3.1; la minimisation de la consommation énergétique de l'aérateur fait 1’ob-
jet du paragraphe 3.3.2. Afin d’évaluer dans quelle mesure les performances actuelles du
procédé peuvent étre améliorées, une comparaison est proposée dans le paragraphe 3.3.3.

3.3.1 Minimisation des rejets d’azote total

L’alternance des phases de fonctionnement et d’arrét des turbines est nécessaire pour
obtenir, tour a tour, la dégradation de ’'ammoniaque et des nitrates apportés par I’influent
ou formés dans le réacteur biologique. C’est cet équilibre subtil entre les phases d’aérobiose
et d’anoxie du réacteur qui est ici recherché, de maniére & minimiser la concentration des
rejets d’azote total.

De maniére générale, le calcul des profils optimaux d’aération est complexe puisqu’il
s’agit de déterminer conjointement le nombre et la durée des séquences de marche et
d’arrét de ’aérateur. Ces aspects ont été discutés dans le paragraphe 3.2.2; I’optimisation
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3.3. Fonctionnement optimal du procédé

n’est ici envisagée que pour un nombre fixé de cycles d’aération, dont la valeur optimale
est déterminé par simple énumération (Fig. 3.7).
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F1G. 3.7 — Influence du nombre de cycles sur la concentration moyenne minimale des rejets
d’azote total.

Le taux optimal d’aération diminue lentement, dans un premier temps, avec l'aug-
mentation du nombre de cycles. Qualitativement, ce comportement était prévisible étant
donné que ’ajout de cycles supplémentaires améliore la flexibilité de la politique d’aé-
ration. En I’absence de bornes sur les paramétres (t°% = %1 = 0), on peut d’ailleurs

démontrer simplement, par récurrence, que cette diminution se poursuivrait indéfiniment :

e I B L

= mm{@k’ék)lgkgwcﬂ} J

Ce raisonnement n’est bien entendu plus valable lorsque des bornes sont définies sur les
paramétres d’optimisation. Dans ce cas, les séquences d’aération et d’arrét diminuent a
mesure que NN, augmente, et les paramétres a* et ¢* se rapprochent progressivement des
bornes inférieures définies par les contraintes t°% = 15min. et tof = 15min. Ainsi, au
dela d’un certain nombre de cycles, ces contraintes saturent et 'ajout de cycles d’aération
supplémentaires induit une augmentation rapide de la concentration moyenne d’azote
rejetée. On peut malgré tout remarquer que 'influence de N, reste ici limitée dans la

gamme de variation considérée.

Dans le cas de figure étudié, le nombre optimal de cycles de fonctionnement est N7 =
36 ; il correspond & une concentration moyenne d’azote de J* = 5.47 mg.L~! sur 24 heures.
La Fig. 3.8 présente (i) le profil optimal d’aération résultant (Fig. gauche), ainsi que (7)
’évolution des taux d’aération au cours des différents cycles (Fig. droite).

Les taux d’aération les plus élevés (jusqu’a 70%) sont observés aux cours des 12
premiéres heures, corrélativement aux charges incidentes d’azote les plus importantes?
(Fig. 3.1); ils diminuent ensuite, & mesure que le débit baisse. En raison du temps de

!Les fluctuations de la concentration incidente d’azote sont faibles au cours des 24 heures, si bien que la
charge incidente d’azote varie essentiellement en fonction du débit (Fig. 3.1).

77



Chapitre 3. Fonctionnement optimal du procédé

0.8

Profil optimal d’aération (36 cycles) Profil optimal d’aération (36 cycles) ——
0.7 b i
= On -~ | T
3 L - -
< 0.6 — M
g g T al
< +~
= ]
© & 05
° K
3 P
m off g 0.4 r
=
03 r
o o o o o o o o o o o o o L
S 6 & © 6 6 &8 © © 6 6 © ©o 0.2 . . . . . . .
4 3 89 353 2 d g+ 0w =0 5 10 15 20 25 30 35
Temps (h) Indice du cycle

F1G. 3.8 — Profil optimal d’aération pour 36 cycles de fonctionnement (Fig. gauche) et
représentation des taux d’aération au cours des différents cycles (Fig. droite).

séjour de ’effluent dans le clarificateur, les effets de la politique d’aération sur les concen-
trations des rejets ne sont percus qu’avec un décalage de plusieurs heures. Ainsi, les
derniers cycles d’aération n’ont qu’'une influence trés limitée sur la concentration en NGL
de l'effluent, ce qui explique pourquoi le profil d’aération est plat au voisinage du temps
final.

Le profil et la composition des rejets d’azote sont donnés sur la Fig. 3.9. Deux phases
successives se distinguent : dans un premier temps, les rejets correspondent a 1’efuent
déja présent dans le clarificateur a I'instant initial; les effets de la politique optimale
d’aération ne sont donc perceptibles qu’aprés plusieurs heures. Hormis la concentration
d’azote organique qui reste constante (de 'ordre de 2mg.L~'), la concentration et la
composition des rejets varient sensiblement au cours des 24 heures.

e La concentration en nitrate diminue réguliérement, et ne constitue plus qu’une faible
partie des rejets azotés a l'intant final; la réduction des rejets d’azote total est
d’ailleurs liée, en grande partie, & cette diminution.

e L’évolution de la concentration en ammoniaque est fortement liée aux variations de
la charge azotée incidente, et accuse une forte augmentation suite a la pointe de
débit, malgré les forts taux d’aération appliqués durant cette période.

Par ailleurs, on peut vérifier que la limite réglementaire relative aux rejets d’azote total
est satisfaite.

Les contraintes réglementaires relatives aux rejets de DCO, DBO;5 et M ES sont éga-
lement vérifiées (Fig. 3.10). Le fait que les concentrations en DCO et DBO; de 'effluent
soient ici particuliérement faibles résulte de la faible concentration incidente en DCO, en
partie liée a ’étage de pré-traitement.

3.3.2 Minimisation de la consommation énergétique de ’aérateur

L’application de la politique optimale d’aération précédente se traduit par des rejet sen-
siblement inférieurs aux niveaux autorisés par la réglementation. Comme il n’est tenu
compte & aucun moment, des durées d’aération résultantes, ce type de gestion peut don-
ner lieu & une consommation d’énergie trés élevée et entrainer une hausse sensible du coftt
de fonctionnement de I'unité. Pour améliorer les performances du procédé, une alternative
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F1G. 3.10 — Profils des concentrations rejetées en DCO, DBOs et M ES pour 36 cycles
de fonctionnement et limites réglementaires.
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a la minimisation des rejets d’azote consiste a rechercher la politique d’aération qui mini-
mise, de fagon spécifique, la consommation énergétique de I'unité, tout en respectant les
normes de rejets réglementaires. Les résultats obtenus sont présentés dans ce paragraphe.

Comme précédemment, il s’agit de déterminer le nombre optimal de cycles d’aération
par I’énumération des différentes possibilités (Fig. 3.11). Bien que l'influence de N, soit
limitée, surestimer le nombre optimal de cycles se traduit par une augmentation rapide du
taux minimal d’aération (de 'ordre de 10%), et dégrade ainsi le bénéfice de I'optimisation.

0.27

Critére d’optimisation vs. Nombre de cycles

0.26 1
0.25 1

0.24

Critére d’optimisation J (-)

0.22 L L L L L L
10 12 14 16 18 20 22 24

Nombre de cycles (-)

F1G. 3.11 — Influence du nombre de cycles sur le taux d’aération minimal du réacteur.

Le nombre optimal de cycles d’aération dépend des bornes inférieures définies sur les
séquences d’aération par le biais de la contrainte ¢2%: = 15 min. ; en ’absence de bornes sur
les paramétres o et ¢* d’optimisation, cette valeur serait, ici aussi, infinie. Le probléme
admet un unique minimum pour N} = 15, et le taux d’aération optimal correspondant
est J* = 23.7%, i.e. une durée totale d’aération de I'ordre de 5h40 sur la journée. Le
profil optimal correspondant des séquences d’aération et 1’évolution des taux d’aération

par cycle sont donnés sur la Fig. 3.12.
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F1G. 3.12 — Profil optimal d’aération pour 15 cycles de fonctionnement (Fig. gauche) et
représentation des taux d’aération au cours des différents cycles (Fig. droite).

Deux phases successives peuvent étre distinguées sur le profil optimal d’aération. Du-
rant les 7 premiers cycles (entre 9h00 et 15h00), les taux d’aération sont élevés, de maniére
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3.3. Fonctionnement optimal du procédé

a faire face a la pointe de débit et aux fortes charges incidentes qui en résultent (Fig. 3.1).
Au cours des cycles suivants, en revanche, I'aération est quasi-minimale.

L’étude du profil d’azote correspondant (Fig. 3.13) montre que la concentration en
NGL reste stable durant les 10 premiéres heures, en raison des forts taux d’aération. A ce
stade, le profil de concentration est proche de celui obtenu dans le cas de la minimisation
des rejets (Fig. 3.9). L’aération minimale du réacteur donne ensuite lieu a une rapide
augmentation de la concentration d’azote rejetée, qui atteint la limite réglementaire a
'instant final'. Durant cette période, la composition des rejets d’azote varie sensiblement.
En raison des longues phases d’anoxie, la fraction de nitrate devient négligeable et la
fraction d’ammoniaque augmente réguliérement pour constituer, au final, environ 90% de
la concentration en NGL.
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Fi1G. 3.13 — Composition des rejets d’azote.

Les autres contraintes réglementaires imposées sont également respectées (Fig. 3.14);
les concentrations maximales autorisées en DC'O, DBOs5 et M ES ne sont pas limitantes.
Toutefois, la réduction des périodes d’aération occasionne une diminution du taux de
dégradation des composés organiques, ainsi qu'une diminution des quantités de biomasse
(cf. paragraphe suivant); ceci explique pourquoi l'application de la politique optimale
d’aération donne lieu & une augmentation des concentrations en DC'O et DBO:s. 1l s’agira
de vérifier qu’a terme, I'application de la politique optimale d’aération n’entraine pas un
dépassement des normes de rejet correspondantes.

3.3.3 Comparaisons avec le mode de gestion actuel de 'unité

Des comparaisons entre les stratégies optimales d’aération calculées précédemment et le
mode actuel de gestion du procédé sont proposées dans ce paragraphe. L’objectif de ces
comparaisons est d’évaluer les améliorations potentielles qui peuvent étre apportées aux
performances de 1’'unité de traitement.

'Le léger dépassement de la contrainte qui peut étre observé & l'instant final sur la Fig. 3.13 résulte de la
relaxation des contraintes de rejet (cf. § 3.2.3).
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F1G. 3.14 — Profils des concentrations rejetées en DC'O, DBOs5 et M ES pour 15 cycles
d’aération et limites réglementaires.
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Cas de la minimisation des rejets azotés

Dans le mode actuel de fonctionnement de 'unité de traitement, les rejets moyens d’azote
total sont de I'ordre de 6.3 mg.L~! sur la période de 24 heures considérée. L’application
des méthodes d’optimisation dynamique montre qu'une gestion plus adaptée du systéme
d’aération pourrait permettre de réduire la concentration moyenne en NG L de I'efHuent
a environ 5.5mg.L~!, soit une diminution de plus de 16%.

La différence entre la politique actuelle d’aération du réacteur et cette politique optimale
est illustrée sur la Fig. 3.15 (gauche). Les profils des rejets d’azote total correspondants
sont donnés sur la Fig. 3.15 (droite). Dans les deux cas de figure, ’ensemble des contraintes
de rejet, et notamment la contrainte sur l'azote total, sont satisfaites.
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F1G. 3.15 — Comparaison entre le mode de fonctionnement optimal et le mode de gestion
actuel du procédé dans le cadre de la minimisation des rejets d’azote total : stratégies
d’aération (Fig. gauche) et concentration de 'effluent en azote global (Fig. droite).

La réduction des rejets d’azote & cependant une contrepartie. Avec la politique optimale
d’aération, la durée journaliére est de 1’ordre de 14h15, soit une augmentation d’environ
1h30 (13%) de cette durée par rapport a actuelle politique d’aération. Pour cette unité de
traitement, la réduction de 16% des rejets d’azote total s’accompagne d’une augmentation
sensible des périodes d’aération nécessaires, et donc de la consommation énergétique de
I’aérateur.

D’autre part, il est capital de vérifier que ’application de la politique optimale de rejet
ne constitue pas un risque pour le procédé. En particulier, ’effet de I'optimisation sur
les quantités de biomasses hétérotrophe et autotrophe présentes dans le systéme doit
étre analysé avec soin. La durée de l'optimisation (24 heures) est en effet courte devant
les dynamiques d’évolution de ces micro-organismes et il ne s’agit pas, en modifiant la
politique d’aération, d’empécher le maintien d’une quantité suffisante de biomasse dans le
systéme, ce qui serait désastreux pour le procédé. L’évolution comparée des concentrations
en biomasses hétérotrophe et autotrophe dans le réacteur, entre le mode de fonctionnement
optimal et le mode de gestion actuel du procédé, est illustrée sur la Fig. 3.16.

Les concentrations en biomasses hétérotrophe et autotrophe présentent une évolution
comparable sur la période considérée, ce qui semble indiquer que ’application de la poli-
tique optimale d’aération ne présente pas de risques pour le procédé. Ces évolutions sont
d’ailleurs plutot en faveur de la politique optimale dont les périodes d’aération plus im-
portantes entrainent une augmentation des quantités de biomasse par rapport au mode
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FIG. 3.16 — Evolutions comparées des concentrations en biomasses hétérotrophe (Fig.
gauche) et autotrophe (Fig. droite) entre les modes de fonctionnement optimal et actuel
du procédé dans le cadre de la minimisation des rejets d’azote total.

de fonctionnement actuel.

Cas de la minimisation de la consommation énergétique

L’application des politiques optimales de rejet permet d’améliorer sensiblement la qualité
du traitement de I'unité étudiée mais s’accompagne, en contrepartie, d’'une large augmen-
tation de la durée, déja importante, des périodes d’aération du réacteur. La résolution du
probléme d’optimisation relatif a la minimisation de la consommation énergétique permet
de montrer, sur la base des normes de rejet définies par ’'Union Européenne, qu’il n’est
pas nécessaire de mettre en ceuvre des taux d’aération aussi élevés.

La réduction de la durée journaliére d’aération (i.e. de la consommation énergétique)
est ici particuliérement conséquente. Alors que le mode actuel de gestion comprend 12h45
d’aération, les résultats obtenus montrent que 5h40 d’aération seulement suffisent & assurer
le respect des normes réglementaires sur la période de 24 heures. Ces deux stratégies
d’aération et les profils d’azote total correspondants sont représentés sur la Fig. 3.17.

A nouveau, il est impératif de s’assurer que de telles réductions de la durée d’aération ne
sont, pas préjudiciables, a terme, pour le procédé. L’évolution comparée des concentrations
en biomasses hétérotrophe et autotrophe dans le réacteur, entre le mode de fonctionnement
optimal et le mode de gestion actuel du procédé, est présentée sur la Fig. 3.18.

Une diminution des concentrations en biomasse hétérotrophe est constatée avec les deux
politiques d’aération. Cette diminution semble toutefois accélérée par ’application de la
politique optimale (20% sur 24 heures). La croissance des micro-organismes hétérotrophes
est possible dans des conditions aussi bien aérobies qu’anoxies, mais est malgré tout plus
rapide en présence d’oxygene dissous; en réduisant les périodes d’aération du réacteur,
la prolifération de ces micro-organismes est donc limitée, ce qui justifie les différences
observées entre les deux modes de fonctionnement. A long terme, I'effet de la politique
optimale ne semble malgré tout pas devoir entrainer la disparition des micro-organismes
hétérotrophes; leur taux de croissance est en effet rapide et de la biomasse est apportée
par le biais de I'influent. Il s’agira bien entendu de le vérifier.

L’effet de la politique optimale sur les micro-organismes autotrophes apparait plus pro-
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F1G. 3.17 — Comparaison entre le mode de fonctionnement optimal et le mode de gestion
actuel du procédé dans le cadre de la minimisation de la consommation énergétique :

stratégies d’aération (Fig. gauche) et concentration de l'effluent en azote global (Fig.
droite).
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FiG. 3.18 — Evolutions comparées des concentrations en biomasses hétérotrophe (Fig.
gauche) et autotrophe (Fig. droite) entre les modes de fonctionnement optimal et actuel
du procédé dans le cadre de la minimisation de la consommation énergétique.
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blématique. La croissance de ces micro-organismes est en effet beaucoup plus lente que
celle des bactéries hétérotrophes, et n’est possible que lorsque le réacteur est aéré. Dans
les conditions actuelles de fonctionnement de 1'unité, la quantité de biomasse autotrophe
semble en mesure de se maintenir d'un jour a I'autre, & une concentration de I'ordre de
110mg.L~!; Papplication de la politique optimale d’aération, en revanche, induit une ra-
pide diminution de ces micro-organismes au cours de la journée. Réduire de 55% la durée
journaliére d’aération, revient en effet & diminuer d’autant les périodes durant lesquelles
ces micro-organismes sont susceptibles de proliférer. Il convient donc d’étre particuliére-
ment attentif a I’évolution de la quantité de biomasse autotrophe dans le réacteur. Si les
conditions d’aération sont telles que le renouvellement de ces micro-organismes ne peut
plus étre assuré, c’est le fonctionnement de la station d’épuration qui, & terme, est menacé.

3.3.4 Conclusions

Les résultats présentés dans cette partie montrent que les performances actuelles de I'unité
de traitement étudiée peuvent étre largement améliorées. En terme de qualité de traite-
ment d’une part, une diminution de 'ordre de 16% de la concentrations des rejets azotés
apparait potentiellement réalisable. En terme de coiit de fonctionnement d’autre part,
une réduction de plus de 50% de la consommation énergétique du systéme d’aération
peut également étre obtenue.

Il convient toutefois de nuancer ces résultats, sans pour autant minimiser les potentia-
lités des méthodes d’optimisation. Les conditions initiales du systéme sont celles estimées
lors de l'identification paramétrique du modéle, et les politiques optimales sont calculées
sur de courtes périodes : le procédé ne fonctionne donc pas en régime stationnaire. Dans
de telles conditions, il est vraisemblable que les rejets d’azote et les taux d’aération op-
timaux seraient différents, notamment pour le probléme relatif & la minimisation de la
consommation énergétique. Optimiser le fonctionnement du procédé a long terme devrait
également permettre de statuer sur les problémes liés a 1’évolution des quantités de bio-
masses autotrophe et hétérotrophe. Ces aspects seront développés ultérieurement, dans la
partie 3.5.

Avant de s’intéresser aux problémes d’optimisation a long terme du procédé, il convient
cependant de simplifier les problémes d’optimisation, afin de réduire les temps de calcul
des politiques optimales d’aération. La convergence de ’algorithme de résolution utilisé
nécessite en effet plusieurs centaines d’itérations (cf. § 3.2.3) et parallélement, I'intégra-
tion du systéme état/adjoint pour calculer les gradients des critéres et contraintes des
problémes peut prendre jusqu’a 15 minutes-CPU!. La détermination d’un simple profil
optimal d’aération sur 24 heures peut donc impliquer des temps de calcul de plusieurs
jours. Ce constat est naturellement en contradiction avec I'implémentation en-ligne des
méthodes d’optimisation dynamique qui est envisagée a terme, et incite & apporter des
simplifications aux problémes d’optimisation, de maniére & les rendre compatibles avec
les objectifs fixés. C’est 1a ’objet de la partie suivante.

1Temps de calcul pour des PC équipés de processeurs AMD-Athlon® cadencés a 1.2 GHz
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3.4 Simplification du probléme d’optimisation

Afin de limiter le temps de calcul des politiques optimales d’aération, il est nécessaire
d’apporter des simplifications aux problémes d’optimisation. Deux types de simplifica-
tions sont ici considérés. Dans un premier temps, un modéle mathématique simplifié du
procédé est utilisé afin d’améliorer la rapidité du calcul des gradients des problémes (inté-
gration des systémes état/adjoint). La réduction de la taille des problémes d’optimisation
(paramétrisation) est ensuite étudiée dans le but de limiter le nombre d’itérations de ’al-
gorithme de résolution. Ces deux aspects sont développés dans les paragraphes 3.4.1 et
3.4.2 respectivement.

3.4.1 Simplification du modéle de fonctionnement

Les résultats relatifs a 1'utilisation d’'un modéle de fonctionnement simplifié du procédé
sont présentés dans ce paragraphe. Ce modéle simplifié a été présenté dans le premier
chapitre (cf. § 1.1.4, p. 27) et a fait 'objet, comme le modéle complet, d’une procé-
dure d’identification paramétrique (cf. § 3.1). La différence entre ces deux modéle réside
essentiellement dans la description des processus de sédimentation/clarification qui se
produisent dans le décanteur.

L’objectif est de ce paragraphe et de comparer les politiques optimales d’aération
résultantes a celles obtenues avec le modéle mathématique complet afin de vérifier leurs
compatibilités. Les problémes de minimisation des rejets d’azote et de la consommation
énergétique sont envisagés successivement.

Cas de la minimisation des rejets d’azote total

L’influence du nombre de cycles de fonctionnement sur le taux optimal d’aération est
illustrée sur la Fig. 3.19. Le critére d’optimisation présente un unique minimum pour 39
cycles d’aération sur 24 heures; il correspond & une concentration moyenne d’azote de
I'ordre de 5.0mg.L~1.

Le profil optimal d’aération pour 39 cycles de fonctionnement, ainsi que la répartition
des taux d’aération par cycle, sont donnés sur la Fig. 3.20. La configuration du profil
d’aération est globalement comparable & celle obtenue avec le modéle complet (Fig. 3.8,
p. 78), et les durées totales d’aération sont similaires, avec 13h40 pour le modéle simplifié
contre 14h15 avec le modéle complet. D’autre part, ’effet de bord au voisinage de ’instant
final (profil plat, ¢f. § 3.3.1), n’est plus observé dans ce cas, étant donné que les rejets
sont basés sur les concentrations de sortie du réacteur, et non plus du clarificateur (temps
de séjour nul).

L’ensemble des contraintes de rejet sont satisfaites, et notamment la contrainte relative
aux rejets d’azote total (Fig. 3.21). De maniére générale, le fait que le temps de transit
de I'efluent dans le clarificateur ne soit pas pris en compte, explique pourquoi les re-
jets moyens d’azote (5.0mg.L~!) sont inférieurs a ce qu’ils était avec le modéle complet
(5.5mg.L71). Tl est vraisemblable que 1'écart entre ces deux valeurs serait inférieur en
considérant, par exemple, un horizon d’optimisation plus long (e.g. 48 heures) ; ceci per-
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5.6

Critére d’optimisation vs. Nombre de cycles
55 1

54 q

52 q

Critére d’optimisation J (mg.L~1)

30 32 34 36 38 40 42 44
Nombre de cycles (-)

F1G. 3.19 — Influence du nombre de cycle sur la concentration moyenne minimale d’azote
total — Utilisation du modéle simplifié.
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F1G. 3.20 — Profil optimal d’aération pour 39 cycles de fonctionnement (Fig. gauche) et
représentation des taux d’aération au cours des différents cycles (Fig. droite) — Utilisation
du modéle simplifié.
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mettrait de s’affranchir des effets de bord induits par ’utilisation du modéle mathématique
complet.

12

10

Profil optimal de rejet (39 cycles)
Limite réglementaire

Concentration NGL (mg.L™1)

e
o o o o o o o o o o (o} o (o}
() — ™ n ~ (<2} i o™ — o™ wn ~ (o2}
- -~ - -~ - N N
Temps (h)

F1G. 3.21 — Rejets d’azote pour 39 cycles d’aération — Utilisation du modéle simplifié.

Si ’on utilise le modéle mathématique complet pour simuler le comportement de 'unité
de traitement avec la politique optimale de rejet du probléme simplifié (Fig. 3.20), on
peut par ailleurs vérifier que le profil d’azote total résultant est proche de celui obtenu
en utilisant directement ce modéle. Cette comparaison, présentée sur la Fig. 3.22, valide
ainsi la simplification du modéle mathématique.
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10

2+ Politique optimale : modéle simplifié
Politique optimale : modéle complet -~
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F1G. 3.22 — Comparaison des politiques optimales de rejet calculées avec le modéle complet
et le modéle simplifié.

Des résultats relatifs a la sensibilité de la politique optimale d’aération vis-a-vis des

contraintes du probléme et des incertitudes sur les parameétres du modéle sont détaillés
ci-dessous.

Sensibilité des contraintes sur les durées minimales d’aération et d’arrét —

Parmi les contraintes du probléme (1.29) de minimisation des rejets azotés, seules

les durées minimales de fonctionnement t°% et d’arrét t°%  des turbines sont actives.
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Afin d’évaluer la sensibilité de la politique optimale de rejet vis-a-vis de ces durées
minimales, la résolution du probléme a été effectuées pour différentes valeurs de ¢
et to1 (5min., 10 min., 15min. et 20 min.). Ces résultats sont reportés dans le Tab.
3.3; ils indiquent clairement que ces contraintes n’ont qu’une influence limitée sur

le résultat de I'optimisation.

TAB. 3.3 — Sensibilité de la politique optimale d’aération vis-a-vis de la contrainte sur les
durées minimales d’aération et d’arrét.

ot N8
5min. 76 4.90mg.L~!
10min. 54 4.92mgL~!
15min. 39 4.98mglL™!

20 min. 30 5.08mg.L~!

Sensibilité de la politique optimale d’aération vis-a-vis des paramétres esti-
més — Les modéles mathématiques en traitement des eaux sont reputés difficiles a
identifier, et I'incertitude sur les paramétres estimés est généralement importante. Il
est donc important d’évaluer la sensibilité de la politique optimale d’aération vis-a-
vis des incertitudes sur les valeurs des paramétres du modele. La Fig. 3.23 représente
la sensibilité relative du critére J en fonctions des perturbations sur les paramétres
Yu, inm, b et fos.
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F1G. 3.23 — Sensibilité de la politique optimale de rejet vis-a-vis des paramétres estimés
du modéle simplifié.

L’influence des paramétres iypgar, by et f,s sur la valeur minimale des rejets d’azote
apparait limitée. En revanche, I'influence du paramétre Yy est déterminante; des
perturbations, méme faibles, de la valeur de Y sont en effet susceptibles de modifier
le résultat de I'optimisation de facon importante. A nouveau, il s’agit donc d’étre
prudent quant aux performances annoncées.

Minimisation de la consommation énergétique de 1’aérateur

Les résultats relatifs a la simplification du probléme de minimisation de la consommation
énergétique de 'aérateur sont présentés dans ce paragraphe. L’influence du nombre de
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cycles de fonctionnement sur le taux optimal d’aération est illustrée sur la Fig. 3.24. Le
taux optimal d’aération présente un unique minimum en fonction du nombre de cycles
d’aération, pour N = 22; le taux journalier d’aération correspondant est de l'ordre de
29.0%, soit une durée d’aération de l'ordre de 6h55.

0.32

Critére d’optimisation vs. Nombre de cycles
0.315 B

031 - B
0.305 - B
03 r - 1

0.295 - B

0.29 - B

Critére d’optimisation J (-)

0.285 - 4

0.28 L . . . .
10 15 20 25 30

Nombre de cycles (-)

F1G. 3.24 — Influence du nombre de cycle sur le taux minimal d’aération — Utilisation du
modéle simplifié.

Le profil optimal d’aération pour 22 cycles et la répartition des taux d’aération par cycle
sont représentés sur la Fig. 3.25. Comme dans le cadre de la minimisation des rejets
d’azote, ces résultats sont globalement comparables a ceux obtenus en considérant le
modéle complet de 'unité (Fig. 3.12, p. 80).
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F1G. 3.25 — Profil optimal d’aération pour 22 cycles de fonctionnement (Fig. gauche) et
représentation des taux d’aération au cours des différents cycles (Fig. droite) — Utilisation
du modéle simplifié.

Durant les premiers cycles notamment, ces deux profils d’aération sont similaires. Des
différences apparaissent cependant au cours des cycles suivant. Comme le modéle du clari-
ficateur est simplifié, aucun phénoméne de mélange n’est ici pris en compte et 1’évolution
de la concentration en NGL est rapide. Ainsi, la limite réglementaire de rejet devient
contraignante aprés seulement 10 heures de fonctionnement, alors qu’elle n’est atteinte
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qu’a linstant final lorsque le modéle complet est utilisé (Fig. 3.13, p. 81). Ceci explique
également que les taux d’aération ne sont pas minimaux au cours des derniers cycles, et
que la durée totale d’aération (6h55) est nettement supérieure a celle obtenue en utilisant
le modeéle complet (5h40). Cette différence serait vraisemblablement moins importante en
optimisant le procédé sur des horizons de temps plus longs.
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F1G. 3.26 — Rejets d’azote pour 22 cycles d’aération — Utilisation du modéle simplifié.

Pour vérifier que ces politiques d’aération sont cohérentes, les rejets d’azote correspondants
sont comparés sur la Fig. 3.27. Les différences constatées sont minimes et valident, comme

précédemment, 1’utilisation du modéle simplifié pour le calcul des politiques optimales
d’aération.
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Fia. 3.27 — Comparaison des politiques optimales calculées avec le modéle complet et le
modeéle simplifié.

La sensibilité de la politique optimale d’aération vis-a-vis des contraintes actives du pro-
bléme (contrainte de rejet NGL et durées minimales d’aération et d’arrét) et des para-
métres estimés du modéle simplifié est précisée ci-dessous.

Sensibilité vis-a-vis des durées minimales d’aération et d’arrét — Les durées
minimales de fonctionnement et d’arrét des turbines présentent une forte influence
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sur le nombre optimal de cycles de la politique d’aération, mais n’ont au contraire
qu’un effet trés limité sur la consommation énergétique de 'aérateur (Tab. 3.4).

Sensibilité vis-a-vis de la contraintes sur ’azote total — Contrairement aux durées
minimales d’aération et d’arrét, la limite réglementaire de rejet d’azote total condi-
tionne, dans une large mesure, le taux optimal d’aération du réacteur (Tab. 3.5).

Compte tenu du profil de concentration en NGL (Fig. 3.26), ce résultat est tout a
fait justifié. Aérer le moins possible revient en effet a dégrader le moins possible de
polluants (’azote en particulier) et, en ce sens, les séquences optimales d’aération
sont celles qui conduisent au profil d’azote total le plus proche possible de la limite
réglementaire, sans jamais la dépasser. Modifier cette limite entraine donc de fortes
modifications de la politiques optimale d’aération.

TAB. 3.4 — Sensibilité de la politique opti-
male d’aération vis-a-vis de la contrainte
sur les durées minimales d’aération et
d’arrét.

TAB. 3.5 — Sensibilité de la politique opti-
male d’aération vis-a-vis de la contrainte
sur les rejets d’azote total.

tn,, o5, N3 NVGlmax Ne &

9mg.L=' 24  32.60%
10mg.L=! 22 29.01%
11mgL=' 20 25.18%
12mg.L=Y 19 20.71%

5 min. 60  28.39%
10 min. 31 28.61%
15 min. 22 29.01%
20 min. 17 29.45%

Sensibilité de la politique optimale d’aération vis-a-vis des paramétres esti-
més — Alors que la politique optimale d’aération est peu sensible aux incertitudes
sur les paramétres iypy, by et f,s, de faibles perturbations sur le paramétre Yy
peuvent entrainer des variations substantielles du taux minimal d’aération du réac-
teur (Fig. 3.28).

paramétre Yy —e— parameétre iypy ——
041 paramétre by —— | 0.04 1 paramétre f,s —— ]
0.2 f 0.02 |
5 <
SIS RS
-+ 0r ) 0+
=) 3
(5] Q
fieal '\
0.2+ 0.02
0.4 1 0.04
015 -01 -005 0 005 01 015 015 -01 -005 0 005 01 015
. . Ad
Ecart — Ecart —
0* o

F1G. 3.28 — Sensibilité de la politique optimale d’aération vis-a-vis des paramétres estimés
du modéle simplifié.

Comme pour la minimisation des rejets d’azote total, la sensibilité de la politique
optimale d’aération vis-a-vis des paramétres du modéle incite a relativiser les réduc-
tions de consommation énergétique qui sont ici potentiellement réalisables.
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Conclusions

Un modéle simplifié du procédé a été utilisé de maniére & réduire le temps de calcul des
profils optimaux d’aération. Les politiques optimales d’aération résultantes sont globa-
lement cohérentes avec celles obtenues en utilisant le modéle mathématique complet de
I'unité. D’autre part, une diminution significative du temps de calcul est réalisée. La ré-
duction de la dimension des systémes différentiels est, en effet, conséquente (131 variables
d’état pour le modéle complet avec 10 couches de décantation, contre 11 variables d’état
dans ce cas) et, de fait, 'intégration des systémes différentiels d’état et adjoints est sen-
siblement plus rapide. Selon le nombre de cycles de fonctionnement considéré, le calcul
d’une itération prend entre 10s et 30s-CPU (PC Athlon®-1.2GHz) avec un maillage irré-
gulier. Comme le nombre d’itérations de l'algorithme SQ P reste par ailleurs équivalent,
le temps de calcul des profils optimaux d’aération est globalement 20 & 30 fois plus court.
Quelques heures suffisent ainsi a résoudre le probléme d’optimisation. Il est toutefois pos-
sible de limiter d’avantage les temps de calcul, en réduisant notamment la dimension des
probléme d’optimisation (nombre de paramétres). Ces aspects font ’objet du paragraphe
suivant.

3.4.2 Réduction de la dimension du probléme

La simplification du modéle mathématique a permis de réduire de fagon substantielle
les temps de calcul des politiques optimales d’aération du réacteur. Afin de diminuer
davantage ces temps de calcul, il est possible de réduire la dimension des problémes d’op-
timisation, .e. le nombre de paramétres d’optimisation. Deux niveaux de simplifications
sont ici considérés :

Simplification [ak,Z] — Les durées des cycles sont supposées identiques. La politique
d’aération est ainsi déterminée par la donnée du nombre N, de cycles et des durées
a* des N, périodes d’aération; la durée ¢ = % des cycles est fixée par ’horizon
d’optimisation et le nombre de cycles. Le probléme comporte ainsi 1 variable entiére
et N, variables continues, e.g. pour la minimisation des rejets d’azote total :

1 tr
min = F x) dt
N d Gt /to Ner ()
soumis & : & = fY(x) si Pl <t <t (3.122)
12a
&t = fOx) s th<t<th
k=1...N,
;)Illlin S ak S t?IIIIaX
tr—t
trorgn S cho_a’k S t?rgx
ot les instants de commutation ¢} et ¥ sont définis par :
tr —1
o= (k—1)L2 44k
c k=1...N, 3.12h
o= gt (3:120)
(& Nc

Il est & noter que 'application de ces simplifications ne modifie pas ’expression des
gradients des problémes d’optimisation par rapport aux paramétre a* (cf. § 3.2.3).
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Simplification [E,Z] — Les durées d’aération par cycle sont également supposées iden-
tiques. Résoudre le probléme revient alors & déterminer le nombre N, de cycles et
la durée moyenne d’aération @, ¢.e. 1 variable entiére et 1 variable continue. Pour le
probléme de minimisation des rejets d’azote total, par exemple, ces simplifications

donnent :

! tf]-" d

min = x) dt

min d P— /t0 Ner ()

e A e A (1) : k—1 k

soumis a: T = T si t <t<t
AP S I ST PO A CRE
x () si tf <t<ty
tn, < a < i,

tr—t _

R L

ot les instants de commutation ¢ et t* sont définis par :

tr —1
th = k-1)L"+a
N k=1...N, (3.13b)
go—
c Nc

Ces simplifications, plus poussées, modifient ’expression des gradients des problémes
d’optimisation. Dans le cadre de la minimisation des rejets d’azote total & nouveau,
le gradient du critére J d’optimisation est donné par :

Vad = i[Hg” (47) - #P (47)] (3.14)

ou les variables adjointes A sont solutions du systéme différentiel (3.5). La simpli-
fication du probléme de minimisation de la consommation énergétique est obtenue
de facon identique.

Réduire le nombre de paramétres d’optimisation a pour effet de diminuer la flexibilité
du profil d’aération, ce qui donne inévitablement lieu a une augmentation des rejets ou de
la consommation énergétique selon le cas. L’objectif de ce paragraphe est d’étudier 1'effet
des deux simplifications sur les politiques optimales d’aération. L’application est effectuée
successivement pour les problémes de minimisation des rejets d’azote et de la consomma-
tion énergétique, et est basée sur l'utilisation du modele simplifié de fonctionnement.

Cas de la minimisation des rejets d’azote

Les résultats relatifs a la réduction du probléme de minimisation des rejets d’azote total
sont présentés dans ce paragraphe. Les valeurs optimales N} du nombre de cycles d’aéra-
tion et les concentrations moyennes en NGL correspondantes (J*) sont données dans le
Tab. 3.6. Pour les différents niveaux de simplification, un unique minimum aux problémes
est obtenu en fonction du nombre de cycles.

e Lorsque les durées de cycles sont identiques (simplification [a*, ¢]), la concentration
moyenne minimale des rejets en azote total est de ’ordre de 5.0 mg.L~! et est obtenue
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TAB. 3.6 — Influence de la réduction du nombre de paramétres d’optimisation sur la
concentration moyenne minimale des rejets d’azote total.

Etat de 'aérateur

Probléme Simplification ~ Simplification

général [ak, Z} [67 Z]
N* 39 34 38
J* 4.98mg.L~!  5.04mgL~! 529mgL~!
taux d’aération 57.0% 56.8% 60.0%

pour 34 cycles d’aération. L’application du premier niveau de simplification se solde
donc par une perte minime du bénéfice de 'optimisation (inférieur a 1%).

Le profil optimal d’aération et la répartition des taux d’aération par cycle sont repré-
sentés sur la Fig. 3.29. La politique optimale d’aération résultante est comparable a
celle calculée pour le probléme général (Fig. 3.20, p. 88) ; les taux moyens d’aération
notamment, sont similaires. Les principales différences sont observées aux cours des
premiers cycles, lorsque le débit incident est important : durant ces cycles, la durée
minimale d’arrét des turbines (t°f = 15min.) est atteinte et les durées d’aération
correspondantes sont alors imposées (a* = % — ¢t = 15); ceci illustre la perte
de flexibilité de la politique d’aération, qui résulte directement des simplifications
apportées.
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FI1G. 3.29 — Profil optimal d’aération pour 34 cycles de fonctionnement (Fig. gauche) et
représentation des taux d’aération par cycle (Fig. droite) — Réduction de type [ak, l }
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Une comparaison des profils optimaux de concentration en NG L est présentée sur la
Fig. 3.30. 1l est intéressant de remarquer que malgré les différences relevées entre les
politiques d’aération, ces profils de concentrations sont trés similaires. Ceci justifie
d’ailleurs que les concentrations moyennes des rejets en NG L soient équivalentes.
La prise en compte de cycles de méme durée apparait donc tout a fait justifiée,
d’autant plus que le nombre d’itérations de l'algorithme de résolution, et donc le
temps de calcul, est ainsi réduit de plus de moitié.

e Lorsqu’a la fois les durées d’aération et les durées de cycles sont identiques (sim-

plification [a@,]), le minimum de rejet est obtenu pour 38 cycles d’aération et la
concentration moyenne optimale en NGL est d’environ 5.3 mg.L~!; parallélement,
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Fi1G. 3.30 — Influence des simplifications
de type [ak,ﬂ sur le profil de concentra-
tion d’azote total — Minimisation des re-
jets d’azote total.
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Fi1G. 3.31 — Influence des simplifications
de type [6, Z] sur le profil de concentra-
tion d’azote total — Minimisation des re-
jets d’azote total.

le taux d’aération moyen accuse une augmentation de plus de 5%. Ce type de sim-
plification se solde donc par une perte d’optimalité sensiblement plus importante
que précédemment.

La différence entre les profils de concentration en NGL est illustrée sur la Fig. 3.31.
Les écarts les plus importants sont principalement observés durant les premiers
cycles d’optimisation, alors que les profils apparaissent ensuite assez semblables.
Bien que la résolution du probléme soit trés rapide dans ce cas, en une dizaine
d’itérations seulement, la mise en ceuvre d’une politique d’aération identique d’un
cycle & I'autre n’est donc clairement pas bien adaptée. Il n’est en effet plus possible,
dans ce cas, d’agir localement sur le taux d’aération d’un cycle (ou d’un ensemble
de cycles) donné, si bien que la politique d’aération résultante est peu flexible. Ce
défaut de flexibilité se solde ainsi par une large dégradation du gain de ’optimisation
lorsque les perturbations incidentes du procédés varient fortement.

Cas de la minimisation de la consommation énergétique

Ce paragraphe présente les résultats de la réduction du probléme de minimisation de la
consommation énergétique de I'aérateur. Les conditions optimales d’aération du réacteur
sont données, avec et sans simplifications, dans le Tab. 3.7.

TAB. 3.7 — Influence de la réduction du nombre de paramétres sur la consommation
énergétique de ’aérateur.

Probléme Simplification Simplification
général [a*, 7] [a, /]
N* 22 18 37
J* 29.01% 29.55% 39.09%

Une nette différence est obtenue entre les deux niveaux de simplification.
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Chapitre 3. Fonctionnement optimal du procédé

e Avec un taux d’aération minimal de 'ordre de 29.5% (7h05) pour 18 cycles de fonc-
tionnement, la perte d’optimalité est trés faible (moins de 2%) lorsque les durées de
tous les cycles sont identiques (simplification [ak ,Z}). Le profil optimal d’aération
est représenté sur la Fig. 3.32. On peut vérifier que ce profil est semblable a celui ob-
tenu en résolvant le probléme général (Fig. 3.25, p. 91). Cette similitude se retrouve
d’ailleurs pour les profils de concentration en NGL correspondants (Fig. 3.33) et
justifie que les taux d’aération soient du méme ordre.
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F1G. 3.32 — Profil optimal d’aération pour 18 cycles de fonctionnement (Fig. gauche) et
représentation des taux d’aération par cycle (Fig. droite) — Réduction de type [a*,¢].
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type [ak,ﬂ sur le profil de concentration de type [6,?} sur le profil de concentration
d’azote total - Minimisation de la consom- d’azote total — Minimisation de la consom-
mation énergétique. mation énergétique.

e La mise en ceuvre de cycles d’aération tous identiques (simplification [E,ZD oc-
casionne, en revanche, une nette dégradation des performances de ’optimisation
(augmentation de 30% du taux d’aération). Cette perte d’optimalité est d’ailleurs
particuliérement bien illustrée sur la Fig. 3.34 ; supposer les durées d’aération et de
cycles identiques & la fois ne permet en effet plus d’ajuster le profil de concentration
en NGL a la limite réglementaire, faute de flexibilité suffisante.

Les conclusions sont semblables & celles énoncées pour le probléme de minimisation des
rejets d’azote total. La politique d’aération conserve une flexibilité suffisante en considé-
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3.5. Optimisation a long terme du procédé

rant des cycles de mémes durées; lorsqu’a la fois, les durées d’aération et des cycles sont
identiques, les performances réalisées se dégradent sensiblement.

3.4.3 Conclusions

Afin de réduire la dimension des problémes d’optimisation, deux niveaux de simplification
sont proposés. Dans un premier temps, le nombre des paramétres d’optimisation est ré-
duit de moitié en considérant des cycles d’aération de mémes durées. La comparaison des
conditions optimales de fonctionnement correspondantes avec celles obtenues sans simpli-
fication montre que des performances similaires sont obtenues pour les deux problémes
d’optimisation, alors que parallélement, les temps de calcul sont 2 & 3 fois plus courts. En
revanche, la prise en compte de cycles et de périodes d’aération identiques pour tous les
cycles occasionne une baisse sensible des gains de ’optimisation, indiquant par 14 méme
que ces simplifications plus poussées ne sont pas adéquates.

La réduction du nombre de paramétres d’optimisation s’accompagne d’une diminution
du nombre d’itérations de l'algorithme de résolution. En égalant les durées des cycles
d’aération notamment, la convergence de I’algorithme requiert 2 a 3 fois moins d’itérations,
typiquement entre 100 et 200. En cumulant ces simplifications avec celles relatives au
modeéle du procédé, le temps nécessaire pour déterminer un profil optimal d’aération sur
1 journée varie entre 60 et 180 min.—CPU (PC Athlon®-1.2GHz). Suite & cette large
diminution des temps de calcul, il devient ainsi possible d’envisager I’optimisation & long
terme des profils d’aération. Ces aspects sont développés dans la partie suivante.

3.5 Optimisation a long terme du procédé

Les conditions optimales de fonctionnement du procédé permettent d’améliorer de facon
substantielle les performances de 'unité de traitement, tant en terme de qualité de rejet,
que de consommation énergétique. Toutefois, les résultats obtenus jusqu’a présent ne
concernent que de courtes périodes de temps (24 heures), et rien ne garantit que ces
performances soient durables et non préjudiciables, & long terme, pour le procédé.

La Fig. 3.35 illustre I’évolution du systéme lorsque la politique d’aération qui minimise
la consommation énergétique de I’aérateur sur 24 heures (cf. § 3.4.1) est appliquée durant
60 jours. L’application de taux d’aération insuffisants entraine une rapide diminution de la
concentration en biomasse autotrophe dans le réacteur. Corrélativement, la concentration
d’azote total de 'effluent augmente et finit par dépasser largement la limite réglemen-
taire. Ce comportement indique clairement que la période d’optimisation considérée n’est
pas suffisante pour permettre de tenir compte des dynamiques lentes du systéme, e.g. le
processus d’évolution de la biomasse autotrophe (plusieurs jours a plusieurs semaines). Il
est donc impératif d’intégrer ces aspects dans le probléme d’optimisation, afin de s’assu-
rer que I'application des politiques optimales d’aération ne donne pas lieu a une rapide
dégradation de la qualité du traitement.

La prise en compte de I’évolution a long terme du procédé est discutée dans cette
partie.
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FiG. 3.35 — Effets a long terme de la politique optimale d’aération du réacteur sur les
rejets d’azote total (Fig. haut) et la concentration de biomasse autotrophe (Fig. bas).

3.5.1 Position du probléme

Plusieurs approches sont envisageables pour déterminer le fonctionnement optimal & long
terme du procédé :

e [’alternative la plus naturelle consiste a rajouter des contraintes sur les conditions
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d’état terminales, de maniére a ce qu’elles soient égales aux conditions initiales
(régime stationnaire). Pour le probléme simplifié (3.12a) de minimisation des rejets
d’azote total, par exemple, il vient :

1 tr
min — F ) dt
21:07Nc7a1,_..7aNc 3 tf—to/tvo NGL( )
soumis & & = fU(x) st <t<if
. 22 o .
b= T s s 3.15
’ ‘ k=1 319
on < gk < oton
tr—t
toff, < At —db < gl

Bien que cette approche soit attractive, la pratique montre que les problémes d’op-
timisation résultants admettent de nombreux optima locaux qui rendent leurs réso-
lutions trés délicates.

Faute de pouvoir utiliser ’approche précédente, il est possible de calculer les poli-
tiques optimales sur de longues périodes de temps, e.g. plusieurs jours ou dizaines
de jours. Toutefois, si I’on considére des horizons de N; jours et des politiques d’aé-
ration de N, cycles par jour, la dimension des problémes d’optimisation devient
rapidement problématique. Afin de limiter le nombre de paramétres, I'approche qui
est ici adoptée consiste a calculer la politique quotidienne d’aération qui, réappliquée
d’un jour a 'autre durant N; jours, optimise le fonctionnement de 1'unité. De cette
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maniére, la dimension du probléme n’est pas modifiée (N, variables continues d’op-
timisation) ; seuls les horizons d’intégration le sont. Dans le cadre de la minimisation
des rejets, par exemple, le probléme d’optimisation & long terme s’écrit :

1 b
min = F. x) dt
Neal,....aNe 4 ty —to /to var (@)
soumis a: & = fO(z) si (U DNeth=1 tl()j—l)Nc—Hc b — N, 319
o p(2) « 4 (j—1)Ne+k (J—1)Ne+k . :
z = fY(x) sity <t <t j= f
om, < ab <%
of - ?f—to_ e < ol } k=1...Ne
trmin < N, @ < tmax
ou les instants de commutation sont définis par :
t N =ty 1 [ - )N+ (k= 1)) 52+ aF k=1.Neo (31
i—1)No+k - - ; ’
(TN = gy 4 [( - 1) N+ K] S j=1...N;

Les politiques optimales d’aération a long terme de l'unité sont détaillées dans les
deux paragraphes suivants; les problémes de minimisation des rejets d’azote total et de
minimisation de la consommation énergétique sont successivement envisagés. Les simplifi-
cations proposées dans la partie précédente sont ici appliquées : le modéle mathématique
simplifié est utilisé et les durées des cycles sont identiques.

3.5.2 Minimisation a long terme des rejets d’azote total

Les résultats relatifs & la minimisation & long terme des rejets d’azote total sont présen-
tés dans ce paragraphe : les conditions optimales de fonctionnement sont tout d’abord
détaillées. Une comparaison est ensuite proposée entre ces résultats et le mode de fonc-
tionnement actuel du procédé.

Conditions optimales de fonctionnement & long terme

De maniére générale, le calcul des politiques optimales d’aération a long terme néces-
site d’intégrer les systémes différentiels d’état et adjoints sur de longues périodes, ce qui
rallonge d’autant le temps nécessaire a la résolution du probléme. Dans ces conditions,
déterminer 'optimum du probléme par ’énumération du nombre de cycles d’aération est
fastidieux. Aussi, la résolution du probléme n’est ici effectué que pour certaines valeurs de
N, (Tab. 3.8). Ceci n’a cependant pas de réelle incidence sur le résultat de I'optimisation,
dans la mesure o le critére d’optimisation varie peu en fonction du nombre de cycles. La
concentration moyenne minimale des rejets sur 60 jours est de I'ordre de 5,0mg.L~! et
correspond ici & 36 cycles d’aération.

La période d’optimisation doit permettre d’intégrer les dynamiques lentes du procédé.
Les résultats de l'optimisation pour différentes durées d’optimisation (5, 15, 30, 45, 60
et 90 jours) sont donnés dans le Tab. 3.9. Si la concentration moyenne des rejets décroit
légérement & mesure que N; augmente, la politique optimale d’aération, en revanche,
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Chapitre 3. Fonctionnement optimal du procédé

TAB. 3.8 — Influence du nombre de cycles TAB. 3.9 — Influence du nombre de jours
d’aération par jour sur la concentration sur la concentration moyenne minimale
moyenne minimale des rejets d’azote, pour des rejets d’azote, pour 36 cycles d’aéra-
60 jours d’optimisation. tion par jour.
Nombre de cycles Critére d’optimisation Nombre de jours Critére d’optimisation
N J N; J

27 cycles 5.028 mg.L~! 5 jours 5.108 mg.L~!

30 cycles 5.006 mg.L 1 15 jours 5.325 mg.L~!

33 cycles 4.995mg. L1 30 jours 5.158 mg.L~!

36 cycles 4.991mg.L~! 45 jours 5.052mg.L~!

39 cycles 4.996 mg.L~! 60 jours 4.991 mg.L~!

42 cycles 5.033mg.L~! 90 jours 4.923mg.L~!

n’évolue pratiquement plus au deld de 45 jours d’optimisation (soit environ 4 fois le
temps caractéristique de la dynamique de la biomasse autotrophe).

La politique optimale d’aération calculée pour 36 cycles par jour, sur un horizon de 60
jours, est présentée sur la Fig. 3.36. Il est intéressant de constater que la configuration
générale des taux d’aération reproduit les variations de la charge incidente d’azote de
fagon tres fidéle (Fig. 3.36 droite); aux charges les plus fortes correspondent les taux
d’aération les plus élevés, et réciproquement.

La concentration moyenne a long terme des rejets d’azote total est similaire a celle obtenue
sur 24 heures. Les différences entre les profils d’aération correspondants sont malgré tout
marquées (Fig. 3.29, p. 96). Le taux moyen d’aération notamment, est ici largement
inférieur a celui de la politique d’aération calculée a court terme. On a pu vérifier d’ailleurs,
que 'application de ces deux politiques d’aération ne donne pas, a long terme, les mémes
résultats.
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F1G. 3.36 — Profil optimal d’aération pour 36 cycles de fonctionnement (Fig. gauche) et
représentation des taux d’aération par cycles (Fig. droite) — Minimisation & long terme
des rejets d’azote total.

L’évolution des concentrations en azote total, ainsi que des concentrations en biomasses

autotrophe et hétérotrophe, est donnée sur la Fig. 3.37. Ces résultats permettent de vé-
rifier que le procédé atteint un régime de fonctionnement quasi-stationnaire (d’un jour a
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3.5. Optimisation a long terme du procédé

lautre) aprés 60 jours de fonctionnement ; les concentrations en biomasses autotrophe et
hétérotrophe se stabilisent respectivement autour de 100mg.L~! et 1150 mg.L~!. D’autre
part, le profil de concentration en NG L dépasse légérement la limite réglementaire de rejet
au cours des premiers jours. Ce comportement est toutefois temporaire et ne se reproduit
plus par la suite.

Le fait que les concentrations évoluent rapidement au cours des premiers jours permet
d’expliquer, en grande partie, les différences obtenues entre les profils d’aération calculés
a court et a long termes.
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FiG. 3.37 — Fonctionnement optimal de I'unité de traitement & long terme : profil op-
timal des rejets d’azote total (Fig. haut) et évolutions des concentrations en biomasses
autotrophe (Fig. milieu) et hétérotrophe (Fig. bas).

Comparaison avec le mode de gestion actuel du procédé

Le calcul des politiques optimales d’aération a long terme permet d’obtenir un fonctionne-
ment stable du procédé. Dans ces conditions, il est intéressant d’évaluer le gain potentiel
qui peut étre réalisé par rapport au mode de gestion actuel.

Afin d’établir une comparaison rigoureuse de ces deux modes de gestion, il est nécessaire
de considérer les conditions de fonctionnement stationnaires de 'unité pour la politique
actuelle d’aération. Ces conditions sont obtenues simplement, en simulant le systéme sur
de longues périodes de temps.

La comparaison des modes de fonctionnement actuel et optimal en régime stationnaire est
présentée sur la Fig. 3.38. L’application de la politique actuelle d’aération donne des rejets
moyens d’azote total de 'ordre de 7.3mg.L~! et occasionne un dépassement de la limite
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réglementaire durant prés de 6 heures. D’autre part, les résultats de ’optimisation a long
terme du procédé indiquent que la concentration moyenne minimale qui peut étre atteinte
est d’environ 4.8 mg.L ™!, soit une réduction potentielle de prés de 34%, et permettent
d’éviter le dépassement des contraintes réglementaires. Il est également intéressant de
préciser que l'application de la politique optimale d’aération se solde par une réduction
de plus de 13% (=~ 1h40) de la durée quotidienne d’aération, ce qui la rend d’autant plus
intéressante.
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F1G. 3.38 — Comparaison entre le mode de fonctionnement optimal et le mode de gestion
actuel du procédé dans le cadre de la minimisation des rejets d’azote total a long terme :
stratégies d’aération (Fig. gauche) et concentration de 'effluent en azote global (Fig.
droite).

Les résultats de cette comparaison indiquent clairement que les performances de I'unité
de traitement étudiée peuvent étre trés nettement améliorées en mettant en ceuvre une
gestion plus adaptée de ’aération du réacteur.

3.5.3 Minimisation & long terme de la consommation énergétique
de I’aérateur

La minimisation des rejets conduit & une large amélioration des performances de 'unité
de traitement. Dans le méme temps, une importante réduction de la durée journaliére
d’aération, ¢.e. de la consommation énergétique, est obtenue, sans pour autant avoir été
recherchée. Ces résultats laissent & penser que minimiser la consommation énergétique de
I’aérateur de facon spécifique devrait permettre d’améliorer encore d’avantage les perfor-
mances du procédé. Les conditions optimales relatives a ce type de gestion sont détaillées
dans le paragraphe suivant ; une comparaison avec le mode actuel de fonctionnement du
procédé est ensuite proposée.

Conditions optimales de fonctionnement & long terme

Pour des raisons de temps de calcul, ’énumération compléte du nombre de cycles d’opti-
misation n’est pas effectuée et seules quelques valeurs de N, sont considérées (Tab. 3.10).
Les résultats obtenus permettent toutefois de vérifier que le taux minimal d’aération varie
peu en fonction du nombre de cycles. D’autre part, le calcul du taux optimal d’aération
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sur des horizons de différentes durées indique qu’un régime de fonctionnement stationnaire
est obtenu a partir de 45 jours (Tab. 3.11).

TAB. 3.10 — Influence du nombre de cycles TAB. 3.11 — Influence du nombre de jours
d’aération par jour sur le taux minimal sur le taux minimal d’aération du réac-
d’aération du réacteur, pour 60 jours d’op- teur, pour 24 cycles d’aération par jour.
timisation.
Nombre de jours Critére d’optimisation
Nombre de cycles Critére d’optimisation N; J
Ne J 5 jours 39.99%

18 cycles 41.711% 15 jours 40.07%

21 cycles 40.69% 30 jours 40.20%

24 cycles 40.25% 45 jours 40.23%

27 cycles 40.27% 60 jours 40.25%

30 cycles 40.73% 90 jours 40.25%

Les conditions optimales de fonctionnement de I'unité de traitement sont ici présentées
pour des horizons d’optimisation de 60 jours. Le taux minimal d’aération J* = 40.25% est
obtenu avec 24 cycles de fonctionnement ; il correspond a une durée journaliére d’aération
de 9h40. La configuration du profil optimal d’aération est donnée sur la Fig. 3.39. L’in-
tensité d’aération est maximale, jusqu’a 70%, lorsque les charges incidentes sont les plus
élevées (entre 11h et 15h). Les taux d’aération diminuent ensuite, & mesure que les charges
incidentes baissent ; ils deviennent rapidement minimaux (25%) et le restent durant plus
de 12 heures.

Dans le cadre de l'optimisation & long terme du procédé, le taux moyen d’aération est
sensiblement plus important que celui calculé sur 24 heures (29.5%, cf. § 3.4.2). Il apparait
donc nécessaire de maintenir une intensité d’aération soutenue si ’on souhaite garantir la
fiabilité du traitement.
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F1G. 3.39 — Profil optimal d’aération pour 24 cycles de fonctionnement (Fig. gauche) et
représentation des taux d’aération par cycles (Fig. droite) — Minimisation a long terme
de la consommation énergétique de l'aérateur.

L’évolution des concentrations en NGL et en biomasses autotrophe et hétérotrophe est
représentée sur la Fig. 3.40. Le profil de rejet d’azote total permet a nouveau d’illustrer le
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caractére déterminant de la limite réglementaire. Lorsque la charge incidente est impor-
tante, le profil atteint 10 mg.L~!, malgré les longues durées d’aération. En revanche, la

limite n’est plus atteinte pour les faibles charges bien que 'intensité d’aération soit alors
minimale.

La concentration en biomasse hétérotrophe atteint rapidement un niveau stable, com-
pris entre 1 et 1.2 g.L~!. L’évolution de la concentration en biomasse autotrophe est plus
lente. Les périodes durant lesquelles les taux d’aération sont élevés permettent de main-
tenir une quantité suffisante de biomasse autotrophe dans le réacteur, et contrebalancent
ainsi les diminutions qui se produisent lors des périodes d’aération minimale; & terme, la
concentration en biomasse autotrophe varie autour de 90 mg.L~!.

o
= 6 B
b
g ar -
Politique optimale d’aération a long terme (24 cycles)
2r Limite réglementaire - ]
0 1 1 1 1 1
120 T T T T T
115 | Politique optimale d’aération a long terme (24 cycles) B

(mg. L")

80 1 1 1 1 1

Biomasse heterotrophe Biomasse autotrophe Concentration NGL

2500 T T T T T
Politique optimale d’aération a long terme (24 cycles)
2000
T
—
o 1500
E
1000
500 1 1 1 1 1
0 10 20 30 40 50 60

Temps (j)

F1G. 3.40 — Fonctionnement optimal de I'unité de traitement a long terme : profil optimal
de rejet d’azote total (Fig. haut) et évolutions des concentrations en biomasses autotrophe
(Fig. milieu) et hétérotrophe (Fig. bas).

Pour finir, il est important de préciser que les autres contraintes de rejet (DCO, DBO;
et M ES) sont respectées et ne posent pas de problémes particuliers.

Comparaison avec le mode de gestion actuel du procédé

Afin d’évaluer les bénéfices qui peuvent étre réalisés par rapport au mode de fonctionne-
ment actuel de 'unité, une comparaison entre la politique d’aération optimale précédente
et la politique actuelle est établie dans des conditions de fonctionnement stationnaires. Ces
profils d’aération et les rejets d’azote total correspondants sont présentés sur la Fig. 3.41.
Dans les deux cas, les taux d’aération les plus élevés sont appliqués le matin et 'aprés-
midi afin de faire face aux charges incidentes les plus fortes, alors que I'intensité d’aération
est faible durant la nuit. Les taux moyens d’aération correspondants sont cependant trés
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différents. Actuellement, les taux appliqués sont de I’ordre de 53, 1%, soit 12h45 par jour,
mais la répartition des périodes d’aération ne permet pas de respecter la limite réglemen-
taire de rejet en NG L durant plus de 6 heures. L’application des méthodes d’optimisation
dynamique montre qu’il est possible de satisfaire cette contrainte tout en appliquant des
taux d’aération nettement inférieurs, mais en répartissant de facon beaucoup plus adé-
quate les périodes d’aération au cours de la journée. Le gain de l'optimisation est ici
particuliérement important : le taux moyen d’aération est réduit de prés 25%, et dans le
méme temps, la qualité de 'eflluent est améliorée.

16
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F1G. 3.41 — Comparaison entre le mode de fonctionnement optimal et le mode de gestion
actuel du procédé dans le cadre de la minimisation a long terme de la consommation
énergétique de ’aérateur : stratégies d’aération (Fig. gauche) et concentration de 'effluent
en azote global (Fig. droite).

Une estimation, en terme de coit, du gain apporté par ’optimisation est donnée ci-
dessous :

e la consommation énergétique totale des turbines d’aération est de 90 kWh ;

e les valeurs du coiit énergétique mentionnées dans la littérature sont de I'ordre de
0.070€.kWh~! (Abousam, 2001; Vanrolleghem et Gillot, 2001);

e 'application de la politique optimale d’aération permet de réduire la durée journa-
liére d’aération de plus de 3 heures.

Un rapide calcul montre que 1’économie annuelle qui est potentiellement réalisable sur
cette unité est de 'ordre de 7 000<€, et ceci en jouant exclusivement sur 1’aération du
réacteur.

3.5.4 Conclusions

Le calcul des politiques optimales a court terme ne permet pas de tenir compte de certaines
dynamiques lentes du systéme, comme I’évolution bactérienne. L’application de ces poli-
tiques d’aération sur de longues périodes peut donc se révéler dangereux pour le procédé.
Afin d’intégrer ces aspects dans le probléme, il est nécessaire d’envisager ’optimisation a
long terme du procédé.

Concernant la minimisation des rejets d’azote total, les résultats obtenus montrent
qu’il est possible de réduire de prés de 35% la concentration moyenne en NGL et d’ob-
tenir simultanément un diminution d’environ 1h40 de la durée d’aération quotidienne.
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Les bénéfices réalisés dans le cadre de la minimisation de la consommation énergétique
sont également conséquents, avec une réduction de plus de 3 heures du temps d’aération
quotidien et une nette amélioration de la qualité de 'efluent. Un rapide chiffrage de ces
bénéfices a permis de montrer que ’économie potentielle correspondante est de ’ordre de
7000 € par an; d’autre part, ’augmentation du rendement d’épuration peut donne lieu &
une réduction des taxes d’assainissement. Ceci peut représente une économie intéressante
pour les petites collectivités et permettre par ailleurs de compenser une partie du cotit
d’équipement et d’instrumentation de ces unités de traitement.

3.6 Conclusions et Perspectives

Les conditions optimales de fonctionnement d’une petite station de traitement existante a
boues activées ont été présentées dans ce chapitre. La méthode de résolution adoptée est
I’approche directe séquentielle ; un algorithme de résolution de type SQP (code NLPQL) est
appliqué et les gradients sont calculés par la méthode de I’adjoint. On rappelle également
que les modéles mathématiques utilisés ont fait 'objet d'une procédure d’identification,
a partir de mesures expérimentales réalisées sur 'unité étudiée.

Deux types de problémes sont envisagés pour améliorer les performances du procédé :
(7) la minimisation des rejets d’azote total et, (i7) la minimisation de la consommation
énergétique des turbines d’aération. Dans les deux cas, le calcul des conditions optimales
a d’abord été réalisé a court terme (24 heures), en considérant le modéle complet de
I'unité. Les améliorations ainsi obtenues sont particuliérement élevées. En revanche, les
temps de calcul impliqués sont rédhibitoires et ont incité ’application de simplifications :
() la simplification du modéle dynamique du procédé et, (i7) la réduction du probléme
d’optimisation par I'intermédiaire des paramétres d’optimisation. Il a pu étre établi que les
conditions optimales de fonctionnement correspondantes sont analogues & celles obtenues
en résolvant le probléme général. L’application sur le long terme de ces politiques optimales
d’aération conduit cependant a une rapide dégradation des performances du procédé.
Il apparait en effet que la résolution du probléme sur de courtes périodes opératoires
ne permet pas de prendre en compte certaines dynamiques lentes du systéme, e.g. les
dynamiques d’évolution des biomasses hétérotrophe et autotrophe. Ces aspects ont été
intégrés au probléme en considérant 'optimisation a long terme du procédé (60 jours). En
procédant ainsi, les politiques optimales d’aération garantissent des performances durables
et ne présentent pas de risques pour le procédé. Ces performances, qui sont inférieures a
celles annoncées a court terme, offrent malgré tout de nettes améliorations par rapport
au mode de fonctionnement actuel de la station :

e La résolution du probléme de minimisation des rejets d’azote permet d’obtenir une
réduction de prés de 35% de la concentration moyenne en NG L. Parallélement, un
diminution d’environ 1h40 de la durée quotidienne d’aération est observée et apporte
un intérét supplémentaire a I’application de ce mode de gestion.

e D’autre part, la politique optimale calculée dans le cas de la minimisation de la
consommation énergétique des turbines d’aération réalise une diminution de ’ordre
de 25% (soit 3h) de la durée journaliére d’aération par rapport au mode de fonc-
tionnement actuel, tout en respectant les normes de rejet définies par 1’'Union Euro-
péenne. Cette réduction correspond a une économie annuelle de I'ordre de 7 000 €.
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Perspectives

L’objectif de la premiére partie de ce travail était d’évaluer le gain potentiel qui peut étre
réalisé par rapport au mode de fonctionnement actuel du procédé, en appliquant les mé-
thodes d’optimisation dynamique. Pour les deux problémes étudiés, les résultats obtenus
sont trés convaincants et motivent la mise en ceuvre pratique de ces méthodes. Il est bien
entendu possible d’utiliser les profils optimaux d’aération résultants dans des stratégies
de commande en boucle ouverte, en tenant compte d’éventuelles marges de sécurité. Ceci
n’est cependant pas souhaitable en raison de la variabilité des flux de pollution incidents
et des incertitudes qui caractérisent les modéles mathématiques utilisés. L’intégration
du calcul des politiques optimales dans des schémas de commande en boucle fermée est
préférable. Ces aspects sont abordés dans la seconde partie du manuscrit.

D’un point de vue plus académique, il serait intéressant d’envisager I’amélioration des
algorithmes d’optimisation utilisés. En particulier, ’application de méthodes d’optimisa-
tion globales pourrait permettre d’améliorer davantage les performances du procédé. Des
travaux sont actuellement menés sur la contruction de sous-estimateurs pour les problémes
d’optimisation comportant des contraintes différentielles (Esposito et Floudas, 2000a; Pa-
pamichail et Adjiman, 2001a,b; Singer et Barton, 2001). Dans certains cas, il est d’ores et
déja possible de borner les trajectoires d’un systéme différentiel par ’utilisation des résul-
tats de I’algébre des intervalles (Moore, 1966; Hansen, 1992). Il est nécessaire de disposer
de tels sous-estimateurs pour appliquer les méthodes de décomposition rigoureuses initia-
lement développées dans le cadre des problémes NLP (méthodes branch and bound). Ces
sous-estimateurs pourraient également permettre d’envisager la résolution du probléme
mixte général (MIDO) en s’inspirant des méthodes de résolution des problémes MINLP.
Enfin, une perspective intéressante de 'application des méthodes d’optimisation dyna-
mique concerne la résolution des problémes d’optimisation dynamique en environnement
incertain, 7.e. en tenant compte des incertitudes sur les paramétres et les perturbations
du systéme. Des méthodes ont été développées dans le cadre des problémes algébriques
(e.g. Grossmann et Sargent, 1978; Grossmann et Floudas, 1987; Pistikopoulos et Iera-
petritou, 1995). Elles sont basées sur la reformulation du probléme original comme un
probléme d’optimisation mixte. La résolution de ces problémes dans le cas de contraintes
différentielles est actuellement limité par I’absence de méthodes de résolution générales
des problémes MIDO.
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Deuxiéme partie

Mise en ceuvre de la commande
optimale en boucle fermée

111






Introduction

La premiére partie de ce manuscrit a permis de démontrer la faisabilité des méthodes
d’optimisation dynamique pour ’amélioration de la qualité du traitement et du coft
de fonctionnement des petites stations d’épuration & boues activées. Les politiques opti-
males d’aération ainsi calculées peuvent étre appliquées directement dans un schéma de
commande en boucle ouverte. Cependant, les inconvénients des méthodes d’optimisation
dynamique sont importants pour les bioprocédés, en raison des larges incertitudes qui ca-
ractérisent les modéles utilisés et de la forte variabilité des perturbations qui affectent le
systéme. L’intégration des politiques optimales d’aération dans un schéma de commande
en boucle fermée (feedback) apparait donc indispensable. Sa mise en ceuvre s’effectue en
deux parties : (i) le calcul des politiques optimales d’aération et (i7) ’observation et
I’estimation en ligne de 1’état et des paramétres du systéme.

Les nombreux paramétres et variables d’état que comporte le modéle ASM 1 le rendent
inadéquat pour la commande en boucle fermée du procédé. Il s’agit donc d’utiliser un mo-
déle simplifié, de faible dimension, dont la formulation fait I’objet du chapitre 4. Le calcul
des politiques optimales d’aération est basé sur un modéle du procédé supposé parfait.
Or des écarts importants existent entre ce modéle et le procédé qu’il représente. Afin de
déterminer dans quelle mesure I'imperfection du modéle peut dégrader les bénéfices de
I’optimisation, I’analyse de la sensibilité des conditions optimales de fonctionnement est
présentée dans le chapitre 5. Ce type d’analyse est indispensable pour replacer les résultats
dans un contexte plus réaliste et permet de déterminer quels paramétres et/ou variables
d’état du systéme doivent faire I’objet d’une attention particuliére. En pratique, certains
états du systéme ne sont pas mesurés et des parameétres varient temporellement. La mise
en ceuvre d’observateurs d’état et d’estimateurs paramétriques, chargés d’estimer en ligne
ces états et paramétres a partir des mesures des sorties du systéme, est envisagée dans
le chapitre 6. Pout terminer, I'utilisation de 1’observateur/estimateur conjoint résultant
dans un schéma de commande optimale en boucle fermée est discutée.
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CHAPITRE 4

Elaboration d’'un modéle réduit de
fonctionnement

Celui qui ne progresse pas chaque jour, recule
chaque jour

CONFUCIUS

L’utilisation de la simulation dynamique, basée sur des phénoménes physiques rigou-
reux, est devenue courante en Génie des Procédés. Ces modéles rigoureux permettent
de mieux appréhender le comportement dynamique de nombreux systémes, notamment
dans des conditions inhabituelles (voire extrémes) de fonctionnement, et sont particulié-
rement utiles pour la conduite des procédés. Etant donné que ces modéles intégrent de
nombreuses connaissances relatives a leur domaine d’intérét, leur précision et leur gamme
de validité sont importantes. En contrepartie cependant, le nombre de variables d’état et
de paramétres qu’ils comportent est important. Cette complexité est problématique dans
certains domaines d’application, comme l’optimisation et la commande des procédés, et
I'utilisation de modéles plus simples, de faibles dimensions, est le plus souvent nécessaire :

Optimisation des procédés — L’application des méthodes d’optimisation pour la concep-
tion et la gestion optimale des procédés est en constante progression. En raison de
I'importance des temps de calcul que peut induire I'utilisation de modéles de grandes
tailles, il est généralement nécessaire d’utiliser des modéles simplifiés ne contenant
que les dynamiques dominantes du procédé.

Commande de procédé — De nombreux concepts en commande des procédés sont adap-
tés & des modeles de faibles dimensions. L’utilisation de modéles comportant de
nombreux paramétres et variables peut donner lieu a des temps de calculs trés éle-
vés et entrainer des problémes de conditionnement. D’autre part, des problémes
numériques raides (stiff ) peuvent également survenir lorsque le systéme est carac-
térisé par des échelles de temps d’ordres différents (e.g. pour les systémes de type
lent/rapide). Il est donc préférable d’utiliser des modéles de faibles dimensions pour
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la conception des systémes de commande, e.g. en commande prédictive, commande
optimale, etc.

Identification paramétrique — Le calage des modéles de grandes dimensions peut éga-
lement s’avérer problématique. Un grand nombre de données, souvent cotiteuses et
longues a obtenir, sont en effet nécessaires pour cela, sans compter les problémes
d’identifiabilité rencontrés. Certaines variables d’état sont de plus difficilement me-
surables, ce qui rend leur validation délicate. Il est donc préférable de mettre en
ceuvre des modéles simples, notamment pour I'identification en ligne, e.g. en com-
mande adaptative des procédés.

Si la nécessité de disposer de modéles simples, de faibles dimensions, est clairement
établie, leur construction peut s’avérer délicate. Il ne s’agit pas, sous prétexte de réduire
le nombre de variables d’état et de paramétres, de nuire a la prédictibilité des modéles
résultants, auquel cas ceux-ci deviendraient inutilisables pour la commande des procédés
sous-jacents. Ces simplifications doivent étre effectuées, autant que possible, dans un
cadre mathématique rigoureux, e.g. en appliquant la méthode des perturbations singuliéres
(Kokotovic et al., 1986), la méthode d’homotopie (Robertson et Cameron, 1997a,b), etc.
L’utilisation de ce type de méthodes n’est toutefois pas systématiquement envisageable,
et on est alors amené a effectuer des simplifications de nature heuristique, en intégrant
notamment 1’expérience acquise sur le procédé.

En traitement des eaux, ’adoption par 1’Union Européenne de normes de rejet de
plus en plus sévéres vis-a-vis des rejets des stations d’épuration implique une fiabilisation
et un meilleur contréle de celles-ci. L’utilisation de modéles mathématiques prend alors
tout son intérét pour aider a 1’élaboration de stratégies de commande performantes, et
éventuellement a la commande en temps réel des unités de traitement. De nombreuses
études portant sur la modélisation du procédé a boues activées ont été effectués au cours
des deux derniéres décennies. Elles culminent dans la publication par 'TAWQ des modéles
ASM 1, ASM 2, et plus récemment ASM 3 (Henze et al., 1987; Gujer et al., 1995, 1999).
L’utilisation largement répandue de ces modéles dans de multiples domaines d’applica-
tion a permis d’éprouver leurs capacités de prédiction, mais les nombreux paramétres et
variables d’état qu’ils contiennent les rendent cependant inadéquats pour la commande
en ligne du procédé.

L’objectif de ce chapitre est de formuler un modéle de fonctionnement simplifié des
unités de traitement & boues activées de petites tailles qui soit compatible avec la mise en
ceuvre de la commande optimale du procédé!. En particulier, il sera nécessaire de veiller
a ce que le modéle réduit résultant :

e ait un horizon de prédiction de plusieurs heures;

e soit robuste vis-a-vis des perturbations du procédé (débit, charge) et des change-
ments de politique d’aération ;

e posséde les propriétés d’observabilité et d’identifiabilité qui conviennent a l'utilisa-
tion dans un schéma de commande adaptative.
La formulation du modéle réduit fait 'objet de la premiére partie de ce chapitre (§ 4.1).

Les propriétés d’observabilité et d’identifiabilité structurelle et pratique de ce modéle sont
ensuite étudiées dans les parties 4.2 et 4.3 respectivement.

1Les résultats présentés dans ce chapitre ont été en partie communiqués au 8¢ Congrés International
GRUTTEE, 22-23 novembre 2001, Limoges (Chachuat et al., 2001d).
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4.1 Formulation du modéle réduit

L’utilisation de modéles simplifiés de fonctionnement est fréquente en traitement des eaux
par boues activées pour l’observation de I’état, I’estimation en ligne des paramétres ou
encore la commande des procédés (e.g. Zhao et Kiimmel, 1995; Jeppsson, 1996; Julien,
1997; Lindberg, 1997; Marsili-Libelli et Vaggi, 1997; Ryckaert, 1998; Steffens et Lants,
1999; Weijers, 2000). Beaucoup sont basés sur les modéles ASM 1 et ASM 2. Les simpli-
fications qui sont généralement considérées peuvent étre réparties en trois classes :

Simplification des dynamiques — L’application de I’hypothése de I’état quasi station-
naire aux dynamiques rapides permet de réduire les modéles de traitement des eaux
(Bastin et Dochain, 1990). Cependant, le choix des variables d’état rapides (com-
posés solubles en général) est le plus souvent de nature heuristique et il n’est pas
rare qu’un choix arbitraire de ces variables dégrade sensiblement la prédictibilité du
modéle résultant. En contrepartie, la théorie des perturbations singuliéres fournit un
cadre mathématique rigoureux pour la simplification des systémes dynamiques com-
portant plusieurs échelles de temps, e.g. les systémes de type lent /rapide, mais a été
peu appliquée jusqu’a présent aux procédés de traitement des eaux (Weijers, 2000).
Par une approche similaire, les dynamiques lentes de ces modéles peuvent également,
étre simplifiées, e.g. en les considérant constantes. Pour le choix des variables lentes
et rapides du modéle ASM 1, Steffens et al. (1997) proposent d’associer les valeurs
propres et les variables d’état du systéme dynamique au moyen d’une méthode d’ho-
motopie (Robertson et Cameron, 1997a,b). L’application de ce type d’approche a
un procédé a boues activées de type conventionnel (i.e. avec séparation des bassins
d’aération et d’anoxie) montre que I’horizon de validité des simplifications relatives
aux dynamiques lentes du systéme (évolution de la biomasse notamment) est de
I’ordre d’une journée.

Simplification des cinétiques de dégradation — Les termes cinétiques de Monod (fonc-
s

tions de commutation de type K—Jrs) peuvent étre simplifiés en les remplagant par des
réactions d’ordre 0 ou 1 par rapport au substrat (supposer un ordre de réaction nul
revient a considérer que le substrat n’est pas limitant pour le processus). Pour les
unités de traitement a faible charge par exemple, certains auteurs considérent que
les réactions sont du premier ordre par rapport au substrat facilement biodégradable
S% en raison de sa faible concentration dans le réacteur (par rapport a la constante
Kg d’affinité) (e.g. Julien, 1997). Réciproquement, il n’est pas rare de supposer que
les processus d’hydrolyse des substrats particulaires X2 et X%, s’effectuent & taux
constant, indépendamment de la concentration en biomasse hétérotrophe X%‘f o (trés
supérieure aux concentrations X% et X%%,). Ce type de simplifications sur les ci-
nétiques de dégradation permet dans quelques cas de découpler les dynamiques de

certains composés du modéle ASM 1.

Simplification des composés — Les variables d’état dont les dynamiques sont décou-
plées de celles des autres composés (initialement dans le modéle ASM 1 ou suite a
des simplifications préalables), e.g. les composés inertes soluble S et particulaires
Xba et Xbe et I’alcalinité S% ., et qui présentent peu d’intérét peuvent étre éliminées
du systéme dynamique. Pour réduire plus encore le nombre de composés, certains
auteurs proposent d’associer des variables d’état du modéle initial. Par exemple,
Jeppsson (1996) ne distingue pas les composés biodégradables soluble S%* et parti-
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culaires X2 Il n’est alors plus nécessaire de décrire le mécanisme d’hydrolyse p; du
substrat organique particulaire en substrat soluble (cf. Tab. 1.2, p. 18). De la méme
a a

facon, les formes soluble S%,, et particulaire X%, d’azote organique peuvent étre
) ND ND
associées.

Au vu de la diversité des simplifications applicables au modéle ASM 1, le nombre de
combinaisons possibles est trés élevé. Toutefois, la plupart des travaux publiés & ’heure
actuelle concernent les procédés de traitement par boues activées de type conventionnels
(e.g. Vanrolleghem, 1994; Jeppsson, 1996; Lindberg, 1997) ou Biodenipho® (e.g. Isaccs
et Henze, 1995; Zhao et al., 1995; Potter et al., 1996; Isaacs, 1995). Dans ce cas, la
concentration en oxygéne dissous S est soit régulée autour d’une valeur de référence
(de T’ordre de 2 ou 3 mg.L~! dans les bassins d’aération), soit négligeable (dans les zones
d’anoxie), ce qui permet d’apporter des simplifications complémentaires au modéle ASM 1.
I1 est clair que les modéles résultants sont inutilisables dans le cadre de cette étude, étant
donné que c’est la commande optimale des séquences d’aération dans le réacteur qui est
ici recherchée.

A notre connaissance, peu d’auteurs se sont intéressés, de facon spécifique, a la sim-
plification du modéle ASM 1 dans le cadre d’un procédé de traitement & boues activées
en bassin unique avec aération séquentielle. Les travaux de Julien (1997) sont basés sur
la commande du procédé par I'ajout d’une source de carbone externe. Toutefois, il a pu
étre vérifié que le modéle simplifié élaboré par cet auteur n’est pas adapté au cas de la
commande des séquences d’aération du réacteur (horizon de prédiction insuffisant). Plus
récemment, Anderson et al. (2000) et Kim et al. (2000) ont proposé d’utiliser un modéle
linéaire (basé sur le modéle ASM 1) dans un schéma de commande en boucle fermée du
systéme d’aération. Ce type de modéles, bien qu’attractif pour sa simplicité, ne bénéficie
cependant que d’un horizon de prédiction trés limité (1 & 2 heures), en raison notamment
de la forte non-linéarité du procédé.

Dans cette partie, la construction d’'un modéle simplifié spécifique est envisagée. Une
analyse des dynamiques du systéme est tout d’abord effectuée, de maniére a caractériser les
dynamique rapides du modéle ASM 1 et en extraire un sous-systéme rapide. Afin de réduire
plus encore le modeéle résultant, des simplifications supplémentaires, de nature heuristique,
sont ensuite apportées (aux cinétiques réactionnelles notamment) en tenant compte des
spécificités du procédé. Ces simplifications sont justifiées par ’étude de plusieurs cas de
figure.

4.1.1 Simplification des dynamiques lentes du modéle ASM 1

Les procédés de traitement des eaux par boues activées sont caractérisés par des échelles
de temps qui différent de plusieurs ordres de grandeur. Séparer le modéle général ASM 1
en modeéles plus simples, adaptés a des échelles de temps données, apparait comme une
approche logique au processus de réduction. On trouve dans la littérature de nombreux
exemples de modéles réduits, issus du modéle ASM 1 et obtenus a partir de considérations
heuristiques. Il se pose alors le probléme de trouver une justification mathématiques aux
simplifications effectuées.

La théorie des perturbations singuliéres fournit des méthodes permettant de réduire,
de facon systématique et dans un cadre mathématique rigoureux, les systémes dyna-
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miques de type lent/rapide, i.e. les systémes caractérisés par des échelles de temps qui
différent de plusieurs ordres de grandeurs. Une des principales difficultés d’application de
ces techniques provient cependant de la nécessité d’identifier le paramétre de perturba-
tion ¢ (Duchéne et Rouchon, 1996), de maniére a exprimer le systéme différentiel perturbé
T =wv(x,e) (o1 0 < e < 1) sous la forme suivante, dite forme normale de Tikhonov :

Ty = v, (T, 2y,¢) (4.1a)

{i‘f = Uy ({L‘S,{L‘f,E) (41b)

ou zs et xy désignent respectivement les variables d’état lentes et rapides du systéme.
Plusieurs études relatives a la réduction de modéles pour les bioprocédés ont été publiées.
On peut notamment citer les travaux de van Breusegem et Bastin (1991, 1992, 1993), qui
traitent de 'application de la méthode des perturbations singuliéres & des (bio)procédés
(e.g. fermentation avec levures, réaction enzymatique, etc.) décrits par des mécanismes
réactionnels de la forme :

Z%’,in — Zai’in , J=1....m (4.2)
=1 i=1
ou X1, ..., X, désignent les n produits et/ou réactifs, et les réels positifs ou nuls 7; ; et ¢; ;

les coefficients stoechiométriques des m réactions. Sous ’hypothése que des réactions se
produisent beaucoup plus rapidement que d’autres, un changement de variables linéaire
permettant d’exprimer le systéme original sous la forme normale (4.1) est proposé par ces
auteurs.

Le plus souvent, I'application de la méthode des perturbations singuliéres consiste a
simplifier les dynamiques rapides d’un systéme, de maniére a ne conserver que les proces-
sus lents. Or les dynamiques lentes des procédés de traitement & boues activées ont des
constantes de temps de 'ordre de plusieurs jours, voire plusieurs semaines. Aussi, c’est
I’approche inverse qu’il est ici intéressant de mettre en ceuvre, c’est-a-dire approximer
les dynamiques lentes du systéme afin d’en extraire un sous-modéle adapté a la descrip-
tion du procédé sur un horizon de quelques heures. En ce sens, il s’agit donc considérer
I’approximation suivante :

iy = 0 (4.3a)
iy = vr(xs,25,0) (4.3b)

Il est nécessaire, pour cela, de caractériser dans un premier temps les dynamiques du
systéme, en les classant sur une base de temps, de maniére a en extraire la partie rapide.
Afin d’établir une classification des dynamiques du modéle ASM 1, I’étude des valeurs
propres de la matrice du systéme linéarisé tangent est ici envisagée. Ces valeurs propres
donnent notamment des indications sur les échelles de temps caractéristiques du systéme.
Une des principales difficultés de cette approche consiste cependant & associer les valeurs
propres ainsi calculées aux variables d’état du modeéle (Duchéne et Rouchon, 1996). Stef-
fens et al. (1997) ont proposé 'utilisation d’une méthode d’homotopie (e.g. Robertson et
Cameron, 1997a,b). Le principe de cette méthode réside dans le choix d’un systéme dyna-
mique plus simple dont les états peuvent étre reliés, sans équivoque, aux valeurs propres
du systéme linéarisé tangent correspondant (e.g. un systéme découplé); ce systéme est
ensuite transformé progressivement de maniére a retrouver le systéme dynamique étudié,
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tout en suivant les valeurs propres des systémes intermédiaires. En pratique, une fagon de
faire consiste a appliquer la transformation suivante :

o) = 0o foas( )] 4r [£] osresr

ou JH désigne la matrice d’homotopie, [aaw—]” la matrice jacobienne du champs de vecteur
f, [diag (aaw—fT)] la matrice contenant uniquement les termes diagonaux de la matrice
jacobienne précédente, et r € [0, 1] le paramétre d’homotopie. Tracer les valeurs propres du
systéme linéarisé tangent de H en fonction de r, permet ainsi d’établir des correspondances
avec les variables d’état du modéle. L’application de cette méthode au modéle ASM 1 est

décrite dans le paragraphe suivant.

Application de la méthode d’homotopie

T T T T T T T T
s _ S ~_
102 F<=— S S — ‘ba ,,,,,, 103 o 7R R S S— .
\S?\GD Sboa /XND ; ;
et A I~
; ; ; T PO NO
) : / : I e——————,—,--- 1
T 1 \ v v v
N T L 0 P S N—
ey i Sba 1
S/ ‘ ND : :
& i ‘ ‘ ‘ ]
A
: chfA
S XEn /
1071 o T T VVVVVV 4
ook o
X, Xg X
i i I I 1072 L L L L
0 0,2 04 06 08 1 6 02 04 06 08 1
Paramétre d’homotopie r Paramétre d’homotopie r

Fi1G. 4.1 — Résultats de la méthode d’homotopie pour le modéle ASM 1, aux points
d’équilibre hyperboliques, en régime permanent avec aération continue (Fig. gauche) et
sans aération (Fig. droite).

La méthode d’homotopie est appliquée, dans un premier temps, aux points d’équilibre
asymptotiquement stable du systéme différentiel (1.23). En conditions d’aérobiose comme
en conditions d’anoxie, le modéle ASM 1 n’admet qu’un unique point d’équilibre asympto-
tiquement stable ; les autres points hyperboliques sont tous instables (au moins une valeur
propre & partie réelle strictement positive). Les résultats de la méthode d’homotopie sont
illustrés sur la Fig. 4.1. Dans les deux cas, les dynamiques des variables d’état relatives
aux concentrations en composés organiques particulaires inertes (X?*) et en biomasses
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autotrophe (X} ,) et hétérotrophe (X} ) sont caractérisées par des valeurs propres \;
faibles, 7.e. ont des constantes de temps 7; = A, ! ¢levées (de l'ordre de plusieurs jours).
Ce comportement confirme I'idée regue, a juste titre, que les concentrations en biomasses
et en composés inertes sont des variables d’état lentes du modéle ASM 1.

Afin de confirmer ce constat, I’évolution des valeurs propres du modéle ASM 1 est étudiée
au cours d’une séquence de fonctionnement de 2 heures (1 heure d’aération / 1 heure
d’arrét). Les résultats obtenus sont donnés sur la Fig. 4.2. Au voisinage des instants
de commutation, les valeurs propres varient fortement et des bifurcations se produisent,
rendant difficile ’association avec les variables d’état du systéme. Ce comportement est
toutefois temporaire (environ 10 min.), et 'association devient ensuite possible.

Période d’aération Période d’anoxie
e A 100

10% E

10? &

10t |

IR G)

107! |

10-2 i i i i i 10-2 i i i i i
o o o o [=} o o o o o o o o o
s) = I @ < n S S = 5 @ < 0 s}
o o o o o o — - — - — - - N
Temps (h) Temps (h)

FI1G. 4.2 — Evolution des valeurs propres du modéle ASM 1 lors d’un cycle de fonctionne-
ment, comprenant 1 heure d’aération (Fig. gauche) et 1 heure d’arrét (Fig. droite).

Conformément aux résultats obtenus aux points d’équilibre hyperboliques du systéme,
les valeurs propres associées aux variables d’état X%, X}, et X', sont inférieures aux
autres valeurs propres d’environ un ordre de grandeur, et ceci durant I’ensemble du cycle.
On peut noter d’autre part que les constantes de temps relatives a4 ces dynamiques sont de
I'ordre de 10 jours (comprises entre 5 et 20 jours). Il semble par conséquent possible, au vu
de ces résultats, de considérer que les concentrations X%, X}, et X}, sont constantes
sur des horizons de quelques heures.

Simplification des dynamiques lentes

En appliquant les simplifications précédentes et en omettant la description des composés
solubles inertes S dont la dynamique est découplée de celles des autres composés, le
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systéme différentiel rapide résultant s’écrit :

S = D (SE—SE) = o o+ pa) (4.50)
Xga = Din X — (Dm + Drec) ﬂ){gfl (4.5b)
Drec _|_ Dpurg

+ (1= frxi) (pa+ps) — pr
Gba —  pin (St — %) — 1=Yn pa + 1 D3 (4.5¢)
2.86 Yy Y4

. o , . 1
S¥u = D™ (SNw — S¥u) —insu (pr+ p2) — (ZNBM + Y_A) ps+ps  (4.5d)
S?\(IID = D™ ( W — ?\?D) — Pe + P8 (4.5¢)
. . , . pprurg

ba in in in rec ba

+ (ingym — frxrinxr) (pa+ ps) — ps
1-Yy 4.57T —-Yy

- in in a sa ba

So = D™ (S5~ S¢) - vy, Ty, mt kra (S3" = S¢')  (4.5g)
oil les cinétiques réactionnelles p; (i = 1,...,8) sont définies dans le Tab. 1.2 (p. 18) et
Din = &7 prec — L% of prurg — @777 désignent respectivement les taux de dilution

Vba Vba Vba
relatifs aux débits incident, de recyclage et d’extraction des boues. Précisons également

que le systéme (4.5) considére que le clarificateur se comporte comme un séparateur idéal,

i . o zn+ rec
ie. fns=0et V= %

Afin de valider ces simplifications, une comparaison entre le modéle ASM 1 et le modéle
réduit (4.5) est nécessaire. Cette comparaison est ici établie pour la station d’épuration
existante sur une période de 4 jours, en considérant une importante surcharge le second
jour (Fig. 4.3). Les paramétres du modéle ASM 1 sont ceux identifiés préalablement (cf.
Annexe D) et les conditions initiales correspondent & un fonctionnement stationnaire du
procédé.
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F1G. 4.3 — Variations du débit et des concentrations incidents au cours de la surcharge.

L’évolution des concentrations X2, X%‘f o et X%‘f 4 est donnée sur la Fig. 4.4. L’effet de la
perturbation sur les concentrations en composés particulaires inertes X% et en biomasse
autotrophe X%‘f 4 apparait limité, avec des écarts inférieurs a +2% sur 24 heures. La
concentration en biomasse hétérotrophe Xf’g‘fH est, en revanche, beaucoup plus sensible
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aux perturbations incidentes, et peut varier de plus de £25% au cours d’une seule journée.
Cette différence de comportement entre les biomasses hétérotrophe et autotrophe n’est pas
surprenante puisque le taux de croissance des bactéries hétérotrophes (cinétique p; + p2)
est nettement plus rapide que celui des bactéries autotrophes (cinétique p3), d’autant plus
que ces derniéres sont aérobies strictes (Fig. 4.5).
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F1G. 4.4 — Effets de la simplification des variables d’état lentes du modéle ASM 1 lors de
la surcharge.
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FiG. 4.5 — Comparaison des cinétiques de croissance bactérienne relatives aux biomasses
hétérotrophe (Fig. gauche) et autotrophe (Fig. droite).

Malgré les variations de la concentration en biomasse hétérotrophe, les prédictions des
deux modéles restent cohérentes (Fig. 4.6). Ce sont les variables d’état soluble du systéme
qui s’écartent le plus rapidement des trajectoires de référence du modéle ASM 1 (e.g. S,
S, et S,). Ces écarts apparaissent ultérieurement pour les composés particulaire (X2
et X%,), mais sont en revanche plus persistants. Globalement, les prédictions des deux
modéles s’écartent essentiellement au cours du 3¢ jour, soit 24 heures aprés le début de

la perturbation. Ces résultats valident clairement la simplification des dynamiques lentes
du modéle ASM 1.
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F1G. 4.6 — Influence de la simplification des dynamiques lentes sur les variables d’état du
systéme.
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4.1.2 Simplifications complémentaires

La simplification des dynamiques lentes du modéle ASM 1 permet de réduire le nombre
de variables d’état de 11 & 7 sans grande incidence sur les propriétés de prédiction a court
terme du modéle. Il est néanmoins nécessaire de recourir a des simplifications complé-
mentaires, afin de diminuer plus encore la dimension du systéme, et ceci de maniére a le
rendre compatible avec une utilisation en ligne dans un schéma de commande optimale
en boucle fermée. L’objectif est de simplifier le modéle de sorte qu’il ne comporte que
4 ou b5 variables d’état. Ces simplifications tiennent compte des spécificités du procédé
étudié et sont par conséquent de nature essentiellement heuristique. La simplification de
la description des composés organiques et des composés azotés est étudiée successivement.

Cas des composés organiques

Le modéle ASM 1 établit une distinction entre les composés biodégradables solubles (S%?),
supposés directement assimilables par les micro-organismes, et particulaires (X%), qui
doivent étre préalablement hydrolysés en composés solubles pour pouvoir étre assimilés.
Ces composés jouent un role important dans le processus de dégradation de ’azote (dé-
nitrification), et doivent par conséquent faire I’objet d’une attention particuliére. Trois
approches sont envisageables pour simplifier la description donnée par le modéle ASM 1 :

e découpler les dynamiques (4.5a) et (4.5b) des composés S% et X% des autres dy-
namiques du systéme (4.5), en apportant des simplifications aux expressions des
cinétiques p1, p2 et ps, e.g. :

S XJ%LD/X%QH b
Xiy et B = e
MHK + Sba € ﬁ Kp KX +Xga/X%a7H B,H »

e découpler la dynamique (4.5b) relative au composé X% de celles des autres composés
du systéme (4.5), en simplifiant la cinétique d’hydrolyse p7, e.g. :
Xg'a/X%a,H ba .

Kx + X§/X§y Bt

Y = Kn

e considérer un composé organique unique, e.g. X% Boo = = S + X% en associant les
dynamiques (4.5a) et (4.5b) des composés S et X%

L’implémentation numérique de ces simplifications montre que les modéles simplifiés qui
résultent des deux premiéres approches ont des horizons de prédiction de quelques heures,
tout au plus. Dans ces deux cas, les nouveaux parameétres qui sont introduits par les
simplifications sont en effet fortement sensibles aux perturbations incidentes et aux mo-
difications de la politique d’aération du procédé. Comme le mécanisme de dénitrification
est largement influencé par la concentration en composés organiques solubles dans le ré-
acteur, une description inadaptée de I’évolution de ces composés induit rapidement de
larges erreurs sur la concentration en nitrate.

La troisiéme approche se solde, en revanche, par une bien meilleure prédictibilité du
modéle réduit. Elle consiste a définir une variable d’état unique X%, = S% + X pour
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décrire ’ensemble des composés organiques biodégradables. La dynamique de ce nouveau
composé s’obtient en sommant les dynamiques (4.5a) et (4.5b) :
ba n yin in Qba n rec Drerd ba
Xpo = D"XPoo—D"SY¥ — (D™ +D )WXS (4.6)
1

_Y_ (/)1 + p2) + (1 — fTX[) (p4 + p5)
H

Il n’est en effet plus nécessaire, dans ce cas, de décrire le mécanisme d’hydrolyse du sub-
strat organique particulaire ; aussi, le terme cinétique p; n’apparait pas dans ’expression

(4.6). En remarquant que le taux de purge 779 = % est fait;le (TP"19 < 1) et en
définissant la fraction soluble des composés organiques par f3% = Xf+, (4.6) devient :
DCO

. 4 4 — 1
Xpoo = D™ (Xpoo — 86 Xheo) — Y, (pr+p2) + (1 = frxr) (pa+ps)  (4.7)

Les cinétiques de croissances aérobie (p;) et anoxie (p2) de la biomasse hétérotrophe
s’écrivent, en fonction des seules variables d’état rapides du systéme (dont X%.,), sous
la forme :

Xba Sba
= 0 pCo 2 4.8
P ' Kpeo + X¥co Kou + 5§ e
Xba KO i Sba
— 9 DCO ; NO 4.9
P2 LTINO.g Kpco + Xgl(jo Ko.u + Sga Kyo + S%LO ( )
ou les paramétres 6; et Kpco sont définis par :
O = pnXpy (4.10)
Xba K
Kpco = Ks=££o = —=> (4.11)

ba ba
Ss S

D’autre part, les cinétiques de mortalité des biomasses hétérotrophe (p4) et autotrophe
(ps) sont ici prises en compte par le biais d’un parameétre supplémentaire :

0o = (1— frxi) (by X§y +ba X54) (4.12)

Afin de valider ces simplifications, il s’agit de vérifier que les paramétres 6y, 65 et Kpco
présentent de faibles variations temporelles.

e Les paramétres 6 (4.10) et 65 (4.12) ne dépendent que des variables lentes du mo-
déle ASM 1. Aussi, de fagon tout & fait prévisible, ces paramétres varient lentement,
méme suite a de fortes perturbations incidentes (Fig. 4.7 gauche). On peut égale-
ment vérifier que I'application de différentes politiques d’aération donne des valeurs
similaires (Fig. 4.7 droite).

e Les variations du paramétre Kpco (4.11) sont en revanche plus conséquentes, du
fait de 1’évolution rapide de la variable d’état S% dans le réacteur (procédé faible
charge). Bien que les variations de Kpco présentent de fortes amplitudes (entre
phases d’aérobie et d’anoxie notamment), ce dernier conserve, hormis durant les
périodes de fortes perturbations, une valeur moyenne relativement stable (Fig. 4.8).

20n rapelle que (MR) et (MCE) désignent respectivement les politiques optimales d’aération qui mini-
misent les rejets d’azote total et la consommation énergétique de ’aérateur.
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F1G. 4.7 — Variations des paramétres ; et 05 lors d’une forte perturbation incidente (fig.
gauche) et pour différentes politiques d’aération?(fig. droite).
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F1G. 4.8 — Variations du paramétre Kpco lors d’une forte perturbation incidente (fig.
gauche) et pour différentes politiques d’aération (fig. droite).
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Chapitre 4. Elaboration d’un modéle réduit de fonctionnement

Cas des composés azotés

Le modéle ASM 1 distingue 4 fractions azotées S%,, S8, S8, et X%%,. Dans la mesure

ol les concentrations en azote ammoniacal S%; et en nitrate/nitrites S8, constituent
'essentiel des rejets d’azote total et sont mesurables en ligne (cf. § 4.2.2 page 134), il
n’apparait pas concevable de supprimer ces composés du modéle réduit. En revanche, les
deux fractions d’azote organique soluble S%, et particulaire X%, dont le r6le est de
décrire la formation interne de S8, par les processus d’hydrolyse et d’ammonification, ne
constituent qu’une faible partie des rejets d’azote et peuvent étre simplifiées par différentes
approches :

a

e découpler les dynamiques (4.5d) et (4.5e¢) des composés S, et S8, en simplifiant
la cinétique d’ammonification pg, de sorte qu’il ne soit plus nécessaire de décrire les
mécanismes de formation interne d’ammoniaque, e.g. :

o ba ba .
0 = Kqe SNp XB,H ;

a

e associer les dynamiques des composés azotés organiques S8, et X %%, par des consi-
dérations similaires & celles utilisées pour simplifier la description des composés
organiques X%, ;

e découpler les dynamiques (4.5¢e) et (4.5f) en adoptant une description simplifié du
processus d’hydrolyse de 1’azote organique particulaire (cinétique ps).

La premiére approche est attractive puisqu’elle permet d’éliminer les deux fractions azo-
tées organiques simultanément. Compte tenu des simplifications préalables, le modéle
réduit résultant ne comporterait alors que 4 variables d’état X%, S&,, S&,; et S&.
Une telle approche suppose cependant que le processus ps d’ammonification est constant,
et induit ainsi de larges erreurs sur la concentration en ammoniaque S%;, notamment
lorsque les périodes d’anoxie sont longues. Durant ces périodes, la concentration en azote
organique soluble 5%, vient & s’annuler, et le processus d’ammonification est alors in-
terrompu. Supposer ce processus constant entraine ainsi une surestimation du taux de
formation interne d’ammoniaque, et limite fortement I’horizon de prédiction du modéle
réduit (une & deux heures). Il apparait donc nécessaire de décrire plus finement les méca-
nismes de formation interne d’ammoniaque dans le modéle réduit.

La prise en compte d’une variable d’état supplémentaire Xf{;fm = Sba + X%, résultant de
I’association des formes azotées organiques soluble et particulaire, permet d’obtenir une
description plus pertinente du processus d’ammonification. En contrepartie, cette simpli-
fication introduit de nouveaux parameétres qui sont fortement sensibles aux perturbations
incidentes et aux changements de politique d’aération du réacteur. L’horizon de prédiction
du modéle ainsi obtenu, bien que plus étendu que précédemment (quelques heures), reste
malgré tout insuffisant.

La troisiéme approche permet de tenir compte de la concentration en azote organique
soluble S%,, et apporte une amélioration sensible de I’horizon de prédiction du modéle
réduit par rapport aux deux approches précédentes. En remarquant que ingy < Y—lA et
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4.1. Formulation du modéle réduit

Y4 < 4.57, les dynamiques des composés S8, S8, S8, et S s’écrivent :
1—-Yy 1

S¥o = D™ (S%, — S¥o) — 286y, 2Ty P (4.13a)
Sy = D" ( ) —ingm (p1+ p2) — YLA 3+ pe (4.13b)
Sip = D" (S¥p — S¥p) — pe + ps (4.13¢)

Sk — pin (s P —Sg) — L ;;/H L — 4Y5 ’ ps +kra (S5 —Sg)  (4.13d)

ou les cinétiques de dégradation p; (4.8) et po (4.9) ont déja été précisées, les cinétiques
d’ammonification pg et de nitrification Y—lApg s’écrivent sous la forme simplifiée suivante :

1 Skt S5
Ya pr = s Knwga+ Sy Koa+ S% (4.14)
pe = 015D (4.15)
avec : 03 = Ka Xbe, (4.16)
YA ’
0s = Ko XJy (4.17)

et les dynamiques (4.5¢) et (4.5f) des composés S8, et X %%, sont découplées en simplifiant
le processus pg d’hydrolyse de ’azote organique partlculalre :

X Sba KO - Sba
-9 DCO ( o 4 ’ NO 4.18
Xba
avec : 05 = EKn X]\’i‘? X¥y (4.19)
Xba
Kyp = Kx X{’(,jf X5y (4.20)
S

A nouveau, il s’agit de valider ces simplifications en vérifiant que les variations temporelles
des nouveaux paramétres 63, 04, 05 et Kyp sont lentes.

e Les paramétres 03 (4.16) et 04 (4.17) ne dépendent, comme 6; et 02, que des variables
d’état lentes et des paramétres du modéle ASM 1. Les variations temporelles de ces
paramétres sont donc faibles (Fig. 4.9 gauche). Ils sont également peu sensibles aux
changements de la politique d’aération (Fig. 4.9 droite).

e Les paramétres 05 (4.19) et Kyp (4.20) dépendent au contraire des variables d’état

rapides du modéle ASM 1, respectivement par le biais des termes );sz et XD%‘S.
Ces deux rapports sont cependant peu variables dans le temps (cf. Fig. 4.6) : d’une
part, la fraction azotée des composées organiques particulaires reste stable, étant
donné que X% et X%, font I'objet du méme processus de dégradation (hydrolyse);
d’autre part, les composés organiques sont en grande partie particulaires, ce qui
fait que la fraction organique particulaire est comprise entre 0.9 et 1. Les variations
temporelles des deux paramétres sont par conséquent limitées (Fig. 4.10 gauche)
et leurs sensibilités vis-a-vis de la politique d’aération sont restreintes (Fig. 4.10
droite).
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F1G. 4.9 — Variations des paramétres 03 et 6, lors d’une forte perturbation incidente (fig.
gauche) et pour différentes politiques d’aération (fig. droite).
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F1G. 4.10 — Variations des paramétres 05 et Kyp lors d’une forte perturbation incidente
(fig. gauche) et pour différentes politiques d’aération (fig. droite).
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4.1. Formulation du modéle réduit

4.1.3 Expression du modéle réduit

L’application de I’ensemble des simplifications précédentes vis-a-vis des composés orga-
niques biodégradables et azotés permet d’exprimer le sous-systéme rapide (4.5) sous la
forme suivante :

: : Ks ) 1 XPco ( S¢'
Xba = D" m Xba ——40 4.21a
DCO ( DCO — KDCO DCO YH 1 KDCO +X%aco KO7H + Sga ( )

Ko S¥o
+ ’ +6
O Koo + SB Kno + S, )

. 1-Yy Xba Kon Sk
sk, = —D™ Sk 0 Deo ’ NO —(4.21h
NO No 2.86 YH L1INO.g KDCO _'_XDCO KO,H +58“ KNO S?\?O\ )
Sba Sba
—|—63 NH - O -
Knaa+ Sy Koa+ SE
Sba — Dzn (Szn _ Sba ) _ Z.NBM 91 X%GCO ( Sga (4210)
NH NH NH KDCO 4 X?)aCO KO,H + Sba
Kon S¥o ) S¥u S&
+ ’ - +0, 8%,
N0 Kopn+ 5% Kyo + 5%, ’ Knma+ S%; Ko+ S% !
. . X Sba
S¥p = D™ (S\p—Skp) —0 0 beo Q 4.21d
NP ( ) ! + i KND + XDCO KO,H + Sga ( )
KO,H S?\(/lo
+nNO,h KO7H + Sga KNO + S?\?O
: 1—Yy Xba S
Sba — _pin Sba . 0 DCO o 4.21e
o % YH ! KDCO+XDCO KOJ{‘FS%G ( )
Sba Sba
—4.57 0 NA @ +kpa (S5 — S&)

Knypa+ She, Ko+ Sba

Le modéle réduit définit 16 paramétres, ainsi que le débit Q™ et les concentrations
0y SWy et S, incidents. Les paramétres stoechiométriques et cinétiques Yy, inpar,
Ks, Ko u, Ko.a, Knua, Kno, von et nvo,g sont identiques & ceux définis dans le
modéle ASM 1 (¢f. Tab. 1.4, p. 20). En revanche, les paramétres supplémentaires 6;
(i=1,...,5), Kpco et Knp sont issus des simplifications. Certains ont malgré tout une
interprétation physique. Les paramétres Kpco et Knp en particulier correspondent aux
constantes d’affinité vis-a-vis du composé X% ., pour les processus de dégradation des
composés organiques et d’hydrolyse de ’azote organique respectivement. D’autre part, les
paramétres 6; et 6, peuvent étre interprétés comme les taux maximaux de dégradation
des composés organiques et de ’azote ammoniacal.

Le modeéle réduit étant formulé, il s’agit d’en étudier les propriétés d’observabilité et
d’identifiabilité, dans la perspective de I’estimation en ligne de I’état et des paramétres.
Ces aspects font ’objet de la suite du chapitre.
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Chapitre 4. Elaboration d’un modéle réduit de fonctionnement

4.2 QObservabilité du modéle réduit

Dans un schéma de commande en boucle fermée, 'actualisation du profil optimal de
commande nécessite la connaissance de ’état du systéme. Il n’est cependant pas rare
que certaines variables d’états ne soient pas mesurables en ligne, et on est alors amené a
utiliser un observateur d’état chargé d’estimer ces états & partir des mesures des sorties
du systéme.

L’étude de I'observabilité constitue 1’étape préalable indispensable & ’estimation en
ligne de 1’état d’un modéle. A la base du probléme de ’observabilité se trouve la question
de savoir s’il est possible ou non, pour un modéle de structure donnée et un ensemble de
mesures expérimentales supposées parfaites et non bruitées, de reconstruire les variables
d’état du systéme. Les conditions nécessaires d’observabilité d’un systéme non-linéaire
affine en la commande sont rappelées dans le paragraphe 4.2.1 (e.g. Nijmeijer et van der
Schaft, 1991; Isidori, 1995). L’étude de ’observabilité du modéle simplifié fait 1’objet du
paragraphe 4.2.2.

4.2.1 Quelques notions d’observabilité

Les notions d’observabilité sont ici présentées dans le cadre d’un systéme dynamique
commandé, affine en la commande (Nijmeijer et van der Schaft, 1991; Isidori, 1995). On
peut remarquer que le systéme dynamique (4.21) constitue un cas particulier de cette
forme, dans la mesure ou il ne comporte pas d’entrées commandables u (t).

g = f@)+> g;(@ v, w=(u,... uy) €EUCR" (4.22a)
j=1
oux = (x1,...,2,) sont les coordonnées locales relatives a une variété différentielle 7 (e.g.

R"), f. g1, -, G, sont des champs de vecteurs réguliers (C*°) sur ¥, et h = (hy,..., h,)" :
¥ — RP est une application réguliére. Pour ce type de systémes, la notion d’observabilité
peut étre définie de la fagon suivante.

DEFINITION 1 (OBSERVABILITE)

Deuz états x1,xs € ¥ sont dits indiscernables (noté x,lxs) pour le systéme (4.22), si
pour chaque fonction d’entrée u, la fonction de sortiet — y (1)) t >0, du systéme
pour l’état initial « (0) = xq, et la fonction de sortiet — y (t)|m(0):m27u, t >0, du systéme
pour ’état initial  (0) = x5, sont identiques sur leur domaine (commun) de définition.
Le systéme est dit observable si xilxy tmplique 1 = x5.

=x1,u’

L’objectif est de définir une condition de rang pour ’observabilité des systémes non-
linéaires affines en la commande qui soit équivalente & la condition d’observabilité de
Kalman pour les systémes linéaires; conditions qui sera inévitablement une condition
locale. Ceci motive I'introduction de la notion de la V-indiscernabilité. Soit )V un ouvert
de 7 contenant x; et &5. On dit que x; et &, sont V-indiscernables, et I’on note x;1Vx,, si
pour chaque commande admissible constante w : [0,T] — U, T' > 0 arbitraire, qui garde

les solutions « ()| et x (t)] dans V pour t < T, les fonctions de sortie

z(0)=x1,u z(0)=x2,u
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4.2. Observabilité du modéle réduit

Y (D) e(0)=1u € Y () z(0)=a. SODt identiques pour ¢ < T sur leur domaine (commun) de
définition.

DEFINITION 2 (OBSERVABILITE LOCALE)

Le systéme (4.22) est dit localement observable au point xq s’il existe un voisinage W de
x( tel que pour chaque voisinage YV C W de x, la relation .1V xy implique que x; = .
Si le systeme est localement observable en tout point xy de V', il est dit localement obser-
vable.

De maniére générale, un systéme est localement observable si chaque point x, est
discernable des points voisins en utilisant des trajectoires du systéme qui restent proches
de xq. Il apparait donc nécessaire, pour étudier ’observabilité d’un systéme, de définir un
espace d’observation.

DEFINITION 3 (ESPACE D’OBSERVATION)

Soit le systéme non-linéaire (4.22). L’espace d’observation, noté O, de ce systéme algébro-
différentiel est le R-espace vectoriel des fonctions définies sur V', qui contient hy, ..., hy,
ainst que toutes les dérivées de Lie successives :

LXlLXg"'Lthja jzl,...,p, kZl (423)

o X;,i=1,...,k, est un élément de l’ensemble {f,g,,...,9,,}

En utilisant les propriétés élémentaires relatives a la dérivation dans I’algébre de Lie,
on montre de facon simple que ’espace d’observation O peut aussi se définir comme
'espace linéaire des fonctions sur #” contenant hy, ..., h,, ainsi que toutes les dérivées de
Lie successives :

LZlLZQ"'LZkhju jzl,,p,k21 (424)
ou Z;,1=1,...,k, est de la forme :
Zi(x) = f(z)+) g;(@) u, (4.25)
j=1
avec u = (Uq, ..., Uy,) € U.

L’espace d’observation O s’interpréte ainsi comme ’espace contenant les fonctions de
sorties, ainsi que toutes les dérivées des fonctions de sorties suivant les trajectoires du
systéme. En particulier, si le systéme ne comporte pas d’entrées u (t), O est construit en
prenant y; = h; (), j = 1,...,p avec les dérivées temporelles successives §; = L¢h; (x),
i = L¢Lghj (x),...,j=1,...,p. A partir de ’espace d’observation O, la codistribution
d’observabilité, notée dO, est définie de la facon suivante :

dO(x) = vect{dH (z) | H€ O}, xecV (4.26)

ou la notation vect {} fait référence a 1’espace vectoriel engendré par les éléments de la
codistribution.

On peut alors démontrer le résultat général suivant, relatif a ’observabilité locale des
systémes non-linéaires.
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THEOREME 1 (RANG D’OBSERVABILITE)
Soit le systéme non-linéaire (4.22), avec dim ¥ = n. Si,

dimdO (zo) = n, (4.27)

alors le systéeme est localement observable au point x

La condition (4.27) précédente est connue sous le nom de condition de rang d’observabilité.
Elles permet d’établir I'existence de relations algébriques entre les variables d’état du
systéme et les dérivées successives des entrées et des sorties, relations qui peuvent étre vues
comme une obstruction & ’existence d’une infinité de trajectoires solutions du systéme
différentiel (4.22) ayant le méme comportement entrée/sortie.

Le calcul des termes des dérivées de Lie successives est cependant fastidieux dés lors
que le systéme différentiel est de dimension supérieure a 3. Il est généralement nécessaire
d’avoir recours, en pratique, a des logiciels de calcul formel (e.g. MAPLE®, MATHCAD®, etc.)
pour étudier les propriétés d’observabilité des systémes non-linéaires. Ce type de logiciels
est en effet particuliérement bien adapté & ’étude des propriétés d’observabilité, notam-
ment pour le calcul des éléments de la codistribution d’observabilité dO. L’algorithme
développé par Sedoglavic (2001) dans I'environnement MAPLE®! est utilisé par la suite.

4.2.2 Application au modéle réduit

Un des problémes fondamentaux qui se pose pour la commande des stations d’épuration
concerne le manque de capteurs en ligne disponibles (e.g. Vanrolleghem et Verstraete,
1993). En particulier, le modéle simplifié (4.21) comporte 5 variables d’état, parmi les-
quelles les concentrations en composés organiques biodégradables X%, et en azote or-
ganique soluble S%, ne sont pas mesurables en ligne. D’autre part, bien que des capteurs
existent pour la mesure en ligne des concentrations en nitrate S8, et en ammoniaque
S, ceux-ci présentent des temps de réponse importants (de 1'ordre de 10 minutes), ont
un cofit élevé et nécessitent d’étre réguliérement entretenus?. Aussi, seule 'utilisation de
sondes a oxygeéne est en mesure de fournir des informations en temps réel.

L’étude de l'observabilité permet d’indiquer s’il est possible d’estimer la totalité de
I’état du modéle réduit a partir de la seule mesure de concentration en oxygéne dis-
sous, et le cas échéant les mesures supplémentaires (concentration en nitrate et/ou en
ammoniaque) dont il faut disposer pour cela. Ces propriétés varient selon les conditions
d’aération du réacteur.

e En conditions de fonctionnement aérobies, ’utilisation de ’algorithme de Sedoglavic
(2001) permet d’établir que le modéle réduit (4.21) est localement observable via la
seule mesure de la concentration en oxygéne dissous;

!Les librairies sont disponibles & I’addresse http : //medicis.polytechnique.fr/~sedoglav.

2Les travaux de Ryckaert (1998) permettent d’établir que la mesure du potentiel redox peut constituer une
alternative moins cotiteuse aux mesures des concentrations d’ammoniaque et de nitrate. L’exploitation
de ces mesures reste cependant délicate. Les mesures respirométriques pourraient également s’avérer
intéressantes.
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4.2. Observabilité du modéle réduit

e Sous des conditions d’anoxie, le modéle (4.21) se simplifie sous la forme :

X?)aCO _ Dm (XgLCO _ Ki‘s XE))aCO) (428&)
DCO
1 Xba Sba
Yy L/INO.g Kpco + X%ICO Kno + S?\?O 2

) ' 1 — YH Xba Sba
Gta . _pingba -~ TH g DCO NO 4.28b
NO NO T 986 N Kpco + Xtoo, Ko + S%, 250)
Sy = D™ (S N — Siu ) —inBM 01 nNO Ao Ko (4.28¢)

¥ Kpco + X%0 Kno + 5%
+04 S?\?D

Sba — pin (Szn _ Gha > — 04 Gba + 05 NOh XbDaCO S?\?O (4.28d)

En raison de I'absence d’oxygéne dissous dans le réacteur, il est impératif d’effectuer
au moins une mesure supplémentaire pour observer le systéme (4.28) : mesurer la
concentration en ammoniaque rend le systéme & nouveau observable. En revanche,
la mesure de la concentration en nitrate ne permet pas d’assurer 1’observabilité
des concentrations en ammoniaque et en azote organique soluble (les dynamiques
(4.28a) et (4.28b) étant indépendantes des concentrations S8, et S%,).

e En conditions de fonctionnement anaérobie enfin, seul le processus d’ammonification
subsiste, et le modeéle (4.28) devient :

Xfeo = D™ (Xglco -5 X??co) + 02 (4.29a)
Kpco

Sy = D™ <S%‘H - S}’V“H) + 04 % (4.29b)

S?\(IID = D™ <S]i\1/1D - S?\?D) — 0, S?\?D (4.29¢)

Dans ce cas, il est clair que la concentration X%, n’est pas observable puisque la
dynamique (4.29a) est découplée de celles des composés S8, et S%,, ; Papplication
de la condition de rang d’observabilité (4.27) permet d’ailleurs de le vérifier facile-
ment. La mesure de la concentration en ammoniaque permet uniquement d’assurer
I’observabilité de la concentration en azote organique soluble, par I'intermédiaire de
la cinétique p, d’ammonification.

En résumé, le modéle simplifié est ainsi observable via la seule mesure en ligne de concen-
tration en oxygene dissous durant les phases de fonctionnement aérobies, alors qu’il devient
nécessaire de disposer, au moins, de mesures supplémentaires en ammoniaque durant les
périodes d’anoxie. En conditions de fonctionnement anaérobies cependant, la concentra-
tion des composés organiques particulaires n’est pas observable (quelles que soient les
mesures effectuées). Ce type de fonctionnement reste malgré tout temporaire et est peu
fréequent, d’autant que les périodes d’arrét de ’aérateur sont limitées par une contrainte
opératoire (to = 120 min.).
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4.3 Identification paramétrique du modeéle réduit

L’objectif de cette partie est d’étudier la validité du modéle simplifié décrit précédemment.
Il s’agit de vérifier qu’il est compatible avec le modéle ASM 1, et de déterminer quelles
en sont les limites de validité, en effectuant pour cela une identification paramétrique.

Toutefois, ’étape préalable a cette identification est ’étude de I’identifiabilité struc-
turelle du modéle réduit, afin de déterminer les paramétres et/ou combinaisons de pa-
ramétres qui, pour un ensemble de mesures donné, sont identifiables. Quelques notions
relatives a 'identifiabilité structurelle sont d’abord rappelées (§ 4.3.1). L’étude de I'iden-
tifiabilité du modéle simplifié est ensuite envisagée (§ 4.3.2). Pour terminer, la procédure
d’identification paramétrique fait ’objet du paragraphe 4.3.3.

4.3.1 Notions d’identifiabilité structurelle

A la base du probléme de Iidentifiabilité structurelle se trouve la question de savoir s'il est
possible ou non d’obtenir, pour un modéle donné et un ensemble de mesures expérimen-
tales supposées parfaites et non bruitées, un unique jeu de paramétres. L’identifiabilité
structurelle des modéles est un concept clé en commande des procédés et a été discuté
par de nombreux auteurs (e.g. Walter, 1987; Soderstrom et Stoica, 1989).

Pour un modeéle M (-) de structure donnée, on note M (0;) = M (6,) lorsque les jeux
de parameétres 6; et 8,, appliqués au modéle de structure M (-), donnent le méme com-
portement entrée/sortie du systéme.

DEFINITION 4 (IDENTIFIABILITE STRUCTURELLE GLOBALE)
Un modéle de structure M (-) est globalement structurellement identifiable si pour presque

tous les jeur 0 de paramétres admissibles, l'unique solution de l’équivalence M () =
M(0%) est 0 = 6".

L’énoncé suivant, qui est une variante du théoréme des fonctions implicites, donne
une caractérisation générale de I’identifiabilité structurelle globale des systémes algébro-
différentiels de la forme :

t;, = Fi(x,u,0,t), i=1,...,n (4.30a)
Yy; = Gj(a:,u,B,t), jzl,...,p (430b)

THEOREME 2 (IDENTIFIABILITE STRUCTURELLE GLOBALE)
Un systéme algébro-différentiel de la forme (4.30) est globalement structurellement iden-
tifiable si et seulement si les matrices jacobiennes :

oyt oyt | oyt
N = <ﬁ et M = a;- aejk (4.31)

avec 1 <i<n, 1 <j<p, 1<k<qget0<l<n+q—1, sont telles que :

rgM = rgN +gq (4.32)

ot q désigne le nombre de paramétres du systéme.
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4.3. Identification paramétrique du modéle réduit

Le calcul direct des déterminants des matrices formelles N et M précédentes est cepen-
dant voué a ’échec (Ollivier, 2000), dés lors que la dimension du systéme est supérieure a
n = 3. Plusieurs méthodes permettant d’étudier I'identifiabilité structurelle des systémes
non-linéaires ont ainsi été développées, e.g. 'observation du vecteur d’état augmenté des
paramétres, le développement en série de Taylor, ’approche de la série génératrice, I’ap-
proche de I’isomorphisme d’état local ou encore la transformation du systéme non-linéaire
en un systéme linéaire vis-a-vis des paramétres afin d’appliquer les méthodes développées
pour les systémes linéaires (e.g. Soderstrom et Stoica, 1989; Ljung et Glad, 1994; Walter
et Pronzato, 1996; Ollivier, 2000).

La méthode de l'observabilité du vecteur d’état étendu est ici appliquée. Cette ap-
proche constitue une approche naturelle au probléme d’identifiabilité structurelle. Elle est
basée sur le fait que le probléme de 'identifiabilité structurelle locale d’'un systéme est un
cas particulier du probléme d’observabilité. Il s’agit en effet de déterminer si les paramétres
inconnus 6 d’un modéle sont observables, en les considérant comme des variables d’état
particuliéres, décrites par des relations du type 6 = 0. En adoptant cette approche, le
systéme non-linéaire affine en la commande (4.22), s’écrit sous la forme étendue suivante :

m

:b = f(w70)+zgj<w70) uj7 uz(ul,...,um)EUCRm (433&)
j=1

6 = 0 (4.33b)

yi = hi(x), i=1,...,p (4.33c)

Les notions relatives a ’observabilité des systémes non-linéaires affines en la commande
ont déja été présentées (cf. § 4.2.1). L’algorithme utilisé pour tester I’observabilité du
systéme étendu (4.33) est & nouveau celui développé par Sedoglavic (2001) dans 'envi-
ronnement de calcul formel MAPLE®,

4.3.2 Identifiabilité structurelle du modéle réduit

L’objectif de cette partie est de déterminer les paramétres et/ou combinaisons de para-
métres du modéle réduit (4.21) qui sont identifiables pour un ensemble de mesures donné.
Comme dans le cadre de ’observabilité, les propriétés d’identifiabilité structurelle du sys-
téme dépendent des conditions d’aération du réacteur (conditions d’aérobiose, d’anoxie ou
d’anaérobiose). Elles dépendent également des perturbations incidentes mesurées : I'utili-
sation de capteurs débitmétriques est fréquente sur les petites installations de traitement
des eaux et ne pose plus de problémes particuliers; il est rare, en revanche, que les concen-
trations incidentes soient mesurées en ligne. Dans cette partie, I'identifiabilité structurelle
du modele réduit est ainsi étudiée en prenant le soin de distinguer le cas ou l’ensemble
des perturbations incidentes (Q™, S¥y, Sy et X¥.,) est connu, du cas ou seul le débit
incident est mesuré en ligne.

Conditions de fonctionnement aérobies — Le modéle simplifié s’exprime sous la for-
me générale d’un systéme non-linéaire & = f (x (t),u (t),8), ot le champ de vec-

teurs f est défini par (4.21) et le vecteur d’état @ par :

a a a a a T
x(t) = [X?)CO S?vo S?VH S?VD Sg] (4.34)
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e Dans le cas de figure ou ’ensemble des perturbations incidentes est mesuré en
ligne, les vecteurs des entrées u et des paramétres @ sont donnés par :

in in in in 1T
u(t) = [k?La D DCO PNH ND} (4.35)
0 = [0h0:050,05 Kpco Knp Yu insm Ks Kon Ko,a (4.36)

AT
Knwa Kno nvon Mo,y S3"]

On montre alors, au moyen de l'algorithme d’observabilité de Sedoglavic (2001),
que le systéme est globalement structurellement identifiable & partir des mesures
de concentration en oxygéne dissous S% dans le réacteur.

e Sila seule perturbation mesurée en ligne est le débit incident Q™, il est nécessaire
d’identifier les concentrations incidentes Sy'y, Sy'p et Xjoo, qui deviennent de
ce fait des paramétres supplémentaires du systéme :

w(t) = [kpa D"]" (4.37)
0 = [010,050,05 Kpco Knp Y ingu Ks Kouw Ko.a (4.38)
Knwa Kno nvon o S8 Xieo Sin Sup)]

Le modéle n’est globalement structurellement identifiable que lorsque la concen-

tration en composés organiques biodégradables X% ., est connue (mesurée ou

préalablement estimée). Dans le cas contraire, 'identifiabilité structurelle n’est

vérifiée que si I'un des paramétres 0y, 602, Kpco, Knp, Yu, insm, Ks ou X
est préalablement fixé.

Conditions de fonctionnement anoxies — Le modéle simplifié s’exprime sous la forme
(4.28) et le vecteur des paramétres 0 est réduit a :

0 = (01020405 Kpco Knp Y inu Ks Kno ivon vog).  (4.39)

Les couples de parameétres ¢, ,nnyo, d'une part, et 65 ,7ny0,, d’autre part, appa-
raissent uniquement sous la forme de produits dans le modéle (4.28), et ne sont
clairement pas identifiables. Il s’agit donc de fixer I'un des paramétres de chaque
couple, e.g. Nno.g €t NNO.A-

e Lorsque les perturbations du systéme sont intégralement connues (débit et concen-
trations) et que les concentrations en ammoniaque et en nitrate sont mesurées en
ligne, le modéle (4.28) est structurellement identifiable. En revanche, lorsque la
concentration en nitrate dans le réacteur n’est pas connue, le modéle n’est struc-
turellement identifiable que si I'un des paramétres 61, Yy, ingy ou Kyo est
également fixé (e.g. Kno).

e Lorsque ni les concentrations incidentes, ni celles des composés organiques biodé-
gradables ne sont mesurées, 'un des paramétres 0, 0o, Kpco, Knp, Yu, inBum,
Kg ou X%, doit étre supprimé. Si 1’on ne dispose pas non plus de la concentra-
tion en nitrate, il devient également nécessaire de fixer, comme précédemment,
I’'un des paramétres 61, Yy, ingy ou Kyo.

Conditions de fonctionnement anaérobies — Le modéle réduit se présente sous la
forme (4.29), et ne contient plus que les paramétres suivants :

0 = [02 04 Kpco KS]T (4-40)
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Il a pu étre établi que la concentration des composés organiques biodégradables
Xt n’est pas observable en conditions d’anaérobiose (cf. § 4.2.2). Si cette concen-
tration n’est pas mesurée en ligne, les paramétres 0o, Ks, Kpco et X, ne sont
pas structurellement identifiables. En revanche, le paramétre 6, et, le cas échéant,
les concentrations incidentes S¥;; et S, sont identifiables a partir de la mesure en
ligne de la concentration en ammoniaque.

[’étude de I'identifiabilité structurelle du modéle réduit montre qu’il est théoriquement
possible, & partir des seules mesures d’oxygéne dissous, de nitrate et d’ammoniaque, et de
la connaissance des concentrations incidentes X% ,, Si; et S¥,, d’identifier ’ensemble
des paramétres du modéle réduit en conditions de fonctionnement aérobies. En conditions
d’anoxie et d’anaéorobiose, des termes du modéle réduit se simplifient, et ce dernier n’est
plus globalement structurellement identifiable; seuls des sous-ensembles de paramétres
sont alors identifiables.

Il est cependant rare que les concentrations incidentes X5.,, Siy, et S¥, soient
mesurées en ligne sur les petites stations d’épuration, et il devient nécessaire, dans ce cas,
d’estimer ces perturbations. Des problémes d’identifiabilité supplémentaires apparaissent
alors pour plusieurs combinaisons de parameétres, et certains de ces paramétres doivent
étre fixés.

Bien que les paramétres du modéle réduit soient en grande partie identifiables, I'identi-
fication d’un grand nombre de paramétres n’est généralement pas nécessaire, ni d’ailleurs
souhaitable (paramétres peu sensibles, problémes d’identifiabilité pratique, etc.). Les as-
pects relatifs a I'identification paramétrique font I'objet de la partie suivante.

4.3.3 Procédure d’identification paramétrique

L’identification paramétrique consiste a déterminer le jeu de paramétres qui minimise
I’écart entre des valeurs mesurées expérimentalement et prédites théoriquement. Malgré
les simplifications effectuées, le modéle réduit comporte toujours de nombreux paramétres
et il n’est pas envisageable de tous les identifier de fagon systématique. Afin de n’avoir a
estimer qu’un nombre limité de ces paramétres, une procédure similaire & celle mise en
ceuvre dans le cadre de I'identification du modéle ASM 1 est appliquée (c¢f. Annexe D).
Elle est définie de la fagon suivante :

(1) sélectionner un jeu de paramétres qui soient structurellement identifiables

(77) sélectionner parmi ces paramétres ceux étant les plus sensibles, au moyen d’une
procédure d’échantillonnage, e.g. Latin Hypercube Sampling (McRay et al., 1979;
Iman et Conover, 1980) ;

(7i7) identifier les paramétres retenus au moyen d’un algorithme d’optimisation, e.g.
la méthode SQP ;

(7v) déterminer les intervalles et régions de confiance pour les paramétres identifiés
afin de déceler les paramétres redondants et/ou peu sensibles; le cas échéant, les
éliminer de la procédure d’identification en les considérant égaux a leurs valeurs
par défaut (i) et retourner a I'étape (ii7).
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Les aspects relatifs a la procédure d’échantillonnage, au calcul des sensibilités ainsi qu’au
calcul des intervalles et régions de confiance ont déja été précisés. Pour des mesures effec-
tuées & une période d’échantillonnage 7T, donnée, le probléme d’identification paramétrique
se présente sous la forme! :

N,
min g = Y[y (1) — il A -y (1) — yp
k=1
souris & : r = f(l’z) (x(t),u(t),0)
y = h(z(t),0) (441)
.’,C(to) = Xy
o' < 6 < oY
xzf < wmo < xf

ou N, correspond au nombre de mesures, y;'* désigne les mesures effectuées a l'instant
ty =to+kT, (1 <k < N,,), # est une matrice de pondération et f, £ désignent res-
pectivement le systéme (4.21) avec et sans le terme d’apport d’oxygéne kpa (Sg“t — Sg“).

Le gradient du critére J d’identification par rapport aux paramétres 6 et aux conditions

initiales &y du modéle réduit est donné par :
ty 912
+ / a7 dt] (4.42a)
t

Al oh
Vod = Y |2(yt)—yp)  #

" opT T
k=1 96 t P 00
Vad = A, (4.42b)
ou les variables d’état x et adjointes A sont solutions du TPBVP suivant :
B = £ (@(),u),0) (4.420)
T oft?
A= AT 4.42d
oxT ( )
avec la condition initiale : x (tJ) = @ (4.42¢)
les conditions de continuité : x (&) =  (¢;) (4.42f)
— mes ah
M) = M) +2 (@) —yp) A o |(4.42g)
123
. . _ mes\ T oh
et la condition terminale : A (ty ) = 2 (y(tn,) —yN>) - # - T (4.42h)

Contrairement aux instants d’échantillonnage t;, la commutation du systéme d’aération
n’engendre pas de discontinuité du systéme adjoint aux instants ¢ et ¢ :

A7) = A(dT) . =1 (4.42i)
A (tg") — A (tg'*) . j=1..N.-1 (4.42j)

ou N, désigne le nombre d’aération sur I’horizon d’identification [to, ¢y + N,, T.]. Précisons
pour terminer, que le probléme d’optimisation (4.41) est ici résolu au moyen du code de
calcul NLPQL (Schittkowski, 1985) et que I'intégration du TPBVP (4.42c-4.42j) est assurée
par le code de calcul DASSL (Brenan et al., 1989).

LAfin de simplifier les expressions mathématiques, la notation f(l’z) est ici utilisée; cette notation fait
référence au modéle f(l) durant les périodes d’aération et au modéle f(2) lors des périodes d’arrét.
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4.3.4 Reésultats de I’'identification

L’objectif de I'identification paramétrique du modéle réduit est de valider les hypothéses
simplificatrices adoptées. Pour ce faire, les mesures y;'** sont ici simulées par le modéle
ASM 1 (avec décanteur simplifi¢), et "ensemble des concentrations X%, S%,, S8, S%,

et S% est supposé mesuré en ligne avec une période d’échantillonnage 7, = 10 minutes.

Le modéle réduit comprend des paramétres cinétiques et stoechiométriques du modéle
ASM 1, ainsi que des paramétres supplémentaires issus des simplifications. Pour les para-
meétres cinétiques et stoechiométriques, les valeurs adoptées par défaut sont celles définies
dans le cadre du benchmark de ’action européenne COST 624 ; les valeurs des parameétres
spécifiques sont celles relatives a des conditions de fonctionnement stationnaires de I’'unité
de traitement existante, pour la politique d’aération actuelle (c¢f. Fig. 4.7, 4.8, 4.9 et 4.10)
et les perturbations incidentes mesurées (cf. Fig. 3.1, p. 65). Toutes ces valeurs sont don-
nées dans le Tab. 4.1.

TAB. 4.1 — Valeurs par défaut des paramétres du modéle réduit.

paramétres du paramétres

modéle ASM 1 spécifiques
Yu 0.758 — 6, 4500 mgL~'j!
ingym  0.0678 — 6 1000 mgL~'j!
Kg 10.0 mgL™! 05 210 mgL 'j~!
Ko.n 0.2 mgL™! 0, 60 j!
Ko.a 04 mgL™* 0 250 mgL~'j7!
Knw.a 1.0 mgL™! Kpco 250 mgL™'
Kno 0.5 mgL™* Knp 120 mgL™!
1INO,g 0.8 -
NNO,h 08 -
Seat 10.0 mgL™!

Conformément & la procédure d’identification envisagée, une sélection des paramétres
les plus influents est préalablement réalisée, en évaluant la sensibilité des paramétres
du modéle au moyen d’une méthode d’échantillonnage. Les propriétés d’identifiabilité
pratique du modeéle réduit sont ensuite étudiées par ’analyse des intervalles et des régions
de confiance des paramétres, et des résultats d’identification paramétrique sont présentés.
Les cas ot les concentrations incidentes en carbone soluble et en ammoniaque sont connues
ou non sont traités successivement.

Analyse de sensibilité

Afin de limiter le nombre de paramétres a identifier, une analyse de sensibilité est effectuée.

Il s’agit de sélectionner les paramétres qui ont une forte influence sur les variables d’état

du modéle réduit. Le critére retenu est que la sensibilité moyenne §[GL o0 soit supérieure
k7 k

a la valeur 0.20 (c¢f. § D.3.2, p. 263). Cette valeur, qui peut étre vue comme une valeur
moyenne de la sensibilité du paramétre 6, sur 'intervalle [0, 67 ] a été retenue sur la base
de considérations pratiques. Elle permet de séparer ’ensemble des paramétres en deux
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sous-ensembles équitables. Seuls les paramétres dont la sensibilité moyenne est supérieure
a cette limite sont alors retenus par la suite. Les résultats obtenus sont donnés dans
le Tab. 4.2. Les paramétres, perturbations incidentes et concentrations initiales reportés
dans ce tableau sont ceux qui présentent la plus forte influence vis-a-vis de chaque variable
d’état du modéle réduit.

TAB. 4.2 — Résultats de ’analyse de la sensibilité des paramétres du modéle réduit.

ba ba ba
XDCO SNO SNH

paramétres spécifiques 61, 02, Kpco 01, 05, Kpco, Knp 01, 02, 05, Kpco, Knp

parameétres cinétiques

pararnétres stoechiométriques YH, 'L'NBM YH, 'L'NBM YH, 'L'NBM
perturbations  Q™, X, Q™ STy
o, ey bll
conditions initiales Xbecoo
ba ba
SNp S5

paramétres spéciﬁques 91, 92, 94, 95, Kpco, Knp 91, 95, KDCO; Knp

parameétres cinétiques

paramétres stcechiométriques Yu Yu, inem
perturbations X5 Q"

conditions initiales

Dans 1’ensemble, les paramétres spécifiques issus des simplifications du modéle ASM 1
présentent une sensibilité importante. D’autre part, et conformément aux résultats obte-
nus lors de ’analyse de la sensibilité du modéle ASM 1, les paramétres steechiométriques
Yy et inpa sont influents. Les paramétres cinétiques du modéle réduit, et notamment les
constantes d’affinité, sont en revanche peu sensibles.

Ces résultats permettent également d’établir que le débit Q™ et les concentrations en
composés organiques biodégradables X}, et en ammoniaque Sy, sont influents.

e Le débit incident est supposé étre mesuré en ligne; il sera donc nécessaire de consi-
dérer des algorithmes d’estimation et d’identification robustes vis-a-vis de ses varia-
tions.

e Les concentrations incidentes X, et S¥;;, ne sont généralement pas mesurées en
ligne; il sera donc important de pouvoir les estimer.

e La concentration incidente en azote organique soluble enfin apparait peu sensible.
Comme cette concentration n’est pas mesurée en ligne et est le plus souvent trés
faible, elle sera négligée dans la suite de ’étude ; 'apport d’azote organique soluble
par I'influent sera alors compensé par une trés légére surestimation du processus
d’hydrolyse de ’azote organique particulaire via le paramétre 6s.

On peut remarquer pour terminer, que la seule condition initiale qui présente une sensi-
bilité importante est la concentration en carbone organique biodégradable X% . Etant
donné que cette concentration n’est pas mesurable en ligne, il s’agira de I’estimer le plus
précisément possible au moyen d’un estimateur d’état.

En retirant les paramétres peu influents (en prenant comme valeur celles par défaut défi-
nies dans le Tab. 4.1, p. 141), il reste les 9 paramétres 61, 6, 03, 04, 05, Kpco, Knp, Yu,
inBuM, auxquels s'ajoutent les concentrations incidentes X7, et S4';. On peut rappeler
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que si toutes les variables d’état du systéme sont connues (mesurées ou préalablement es-
timées en ligne), cette combinaison de paramétres est structurellement identifiable, quelles
que soient les conditions de fonctionnement du réacteur (cf. § 4.3.2).

Cas ot les concentrations incidentes sont mesurées en ligne

Les résultats de I'identification du modéle réduit obtenus en supposant les perturbations
incidentes connues sont présentés dans ce paragraphe. L’analyse des intervalles et des
régions de confiance des 9 paramétres préalablement sélectionnés indique qu’il existe de
fortes corrélations, notamment :

e entre les parameétres 01, 05, Kpco et Yy ;
e entre les parameétres 0, et iy ;

e entre les paramétres 05 et Kyp.

Compte tenu de ces résultats, les paramétres Yy et iygys sont retirés de la procédure
d’identification. Bien que ces paramétres influencent fortement le comportement dyna-
mique du modéle réduit, il est en effet naturel de conserver prioritairement ceux étant
susceptibles de varier temporellement. Les couples de paramétres 61, Kpco et 05, Knp,
sont également fortement corrélés. Ces corrélations résultent respectivement des termes ci-

. Xba Xba . .
néti 0y ——LCO—— et 05 —LC9— modéle réduit. L nstan ‘affinité K
étiques 6, Koot Xio et 05 oS T du modéle réduit. Les constantes d’affinité Kpco
et Kp sont ici retirées de la procédure d’identification, au profit des paramétres 6; et
04, plus sensibles. Les valeurs adoptées par la suite pour les quatre paramétres Yy, ingu,

Kpco et Kyp sont celles définies par défaut dans le Tab. 4.1 (p. 141).

Les résultats de l'identification paramétrique des paramétres 6y,..., 05 sur un horizon
d’opération de 8 heures (a partir de ¢ = 9h) sont donnés dans le Tab. 4.3 ; les valeurs des

intervalles de confiance et des sensibilités relatives ﬁ(i//%i (calculées pour AG =0.10%) y

sont également reportées.

TAB. 4.3 — Résultat de I'identification — Cas ol les perturbations incidentes sont mesurées
en ligne.

paramétre valeur intervalle de sensibilité
confiance & 90% AA(;{_//%}
6, 4888 mgL~'j! 0.6 % 11900 %
62 929.0 mgL™'j! 0.9% 5880 %
03 211.1 mgL~'j! 1.5% 460 %
04 56.0 ! 1.7% 70%
05 253.3 mgL~'j! 0.8% 4410 %

critére & ’optimum : J*=49

Les valeurs estimées sont peu différentes de celles définies par défaut (cf. Tab. 4.1) et les
intervalles de confiance sont particuliérement faibles, de I’ordre de 1%. Ces bons résultats
indiquent que les paramétres 61, ..., 05 ne sont pas (fortement) corrélés, mais sont aussi
liés au fait que les valeurs générées par le modéle ASM 1 pour I'identification ne sont pas
bruitées. D’autre part, la faible valeur du critére J d’identification & 'optimum montre
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que les écarts de prédiction des modéles réduit et ASM 1 sont peu importants. La trés
forte sensibilité du modéle réduit vis-a-vis des paramétres 6;, 05 et 05 incite cependant a
relativiser ces résultats. Une erreur, méme faible, sur les valeurs de ces paramétres peut
en effet sensiblement modifier les trajectoires d’état du systéme. Ces aspects seront plus
spécifiquement étudiés dans le chapitre 5.
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F1G. 4.11 — Résultats de l'identification paramétrique du modéle réduit sur un horizon

de 8 heures (application de la politique actuelle d’aération) — Cas ou les perturbations
incidentes sont mesurées en ligne.

Une comparaison entre les deux modéles est présentée sur la Fig. 4.11. Comme 'indique
la valeur du critére d’optimisation, les écarts observés sont faibles pour I’ensemble des
variables d’état. Etant donné que les paramétres spécifiques varient peu, les supposer
constants durant l'opération n’induit donc pas de larges erreurs. Les comparaisons entre
les termes cinétiques du modéle simplifié et ceux du modéle ASM 1 permet d’ailleurs de le
confirmer (Fig. 4.12). On peut toutefois noter que les termes cinétiques 6, S8, (formation
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surestimés et sous-estimés. Ceci n’a cependant qu’'une faible incidence sur la concentration

en azote soluble dans la mesure ot le bilan de matiere est globalement respecté.

2000

e — 1200 |
.‘.7 "'—_a
g [, 1500 > L LB Y e
—
S :
-2 %o &0 800
€ E &
‘T | g 1000 F 7 2 600
<5} 55‘ 5
E g% g
3 st 3400
E <8 5001 1 g
Q ]
< Modéle ASM 1 = 200 Modéle ASM 1
< Modéle réduit R~ Modéle réduit ——
o ‘ ‘ ‘ ‘ ‘ 0 ‘ ‘ ‘ ‘
8 8 8 8 8 8 8 8 8 8 8 8 8 8 8 8 8 8
o o - N o™ < n © ~ [} o — N o < [Te} [} ~
— - - - - — - - - - - i - - - -
Temps (h) Temps (h)
400
T 350 - g
] —
T 300 - E @
= 5"
o0 250 | g B=
& e g 3
~ 200 F - 3 %" 60 |
< Q
© 150 | g
£ E S wr
£ 100 1 = C’i
s . ES L R
5 5ol Modéle ASM 1 il 20 Modéle ASM 1
- Modéle réduit Modéle réduit
0 ‘ ‘ ‘ ‘ ‘ ‘ ‘ 0 ‘ ‘ ‘ ‘ ‘ ‘ ‘
o o o o o o o o o o o o o o o o o o
=] S S S <] <] <] <] <] S S S S S S <1 S S
(2] o - N (e2] < n © ~ (2] o - o~ 3] < wn © ~
- - — — — — — — — — — — — - — -
Temps (h) Temps (h)
200
T
s
g T 150 ,
g3
g E
§ =
2 [
= S
g 73
== 8 50+ 1
= Modéle ASM 1
< Modéle réduit
0 ‘ ‘ ‘ ‘ ‘ ‘ ‘
o o o o o o o o o
o o - N (e2] < n © ~
- - - — — — — —
Temps (h)

Fi1G. 4.12 — Comparaison des termes cinétiques simplifiés du modéle réduit avec ceux du
modéle ASM 1 — Cas ol les perturbations incidentes sont mesurées en ligne.

Pour garantir la validité des hypothéses simplificatrices adoptées lors de la réduction du
modéle ASM 1, une évaluation de I'horizon de prédiction du modéle réduit est nécessaire.
Il s’agit notamment d’étudier le comportement de ce dernier vis-a-vis (i), d’une forte
perturbation incidente et (ii), de différentes politiques d’aération.

(i) Cas d’une forte perturbation incidente — Disposer d’'un modéle réduit qui soit
robuste vis-a-vis des perturbations incidentes est indispensable si I’on souhaite cal-
culer en ligne les politiques optimales d’aération du réacteur. Pour le vérifier, le
comportement du modéle réduit face & une forte surcharge est ici comparé a celui
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du modéle ASM 1, pour le jeu de paramétres préalablement estimé (Tab. 4.3). Les
résultats obtenus montrent que les écarts de prédiction restent limités malgré la per-
turbation. L’évolution comparée des rejets d’azote total est illustrée sur la Fig. 4.13
(gauche).

(it) Cas d’un changement de politique d’aération — S’assurer de la robustesse du
modéle réduit face a la modification de la politique d’aération du réacteur est éga-
lement nécessaire. L’effet, sur le comportement du modéle réduit, des politiques
d’aération qui minimisent soit les rejets d’azote total (MR), soit la consommation
énergétique de 1'aérateur (MCE) — politiques optimales d’aération a long terme, cf.
§ 3.5 — est ici étudié. Les écarts entre les prédictions du modéle réduit et les valeurs
de référence données par le modéle ASM 1 sont présentées sur la Fig. 4.13 (droite)
pour les rejets d’azote total. Dans les deux cas, I'utilisation des paramétres identifiés
avec la politique d’aération actuelle (Tab. 4.3) permet de représenter de facon trés
pertinente le comportement dynamique du procédé sur ’horizon d’opération.

Ces résultats valident les simplifications apportées au modéle ASM 1.
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FIG. 4.13 — Evolution comparée des modéles réduit et ASM 1 vis-a-vis d’une forte pertur-
bation incidente (Fig. gauche) et de différentes politiques d’aération (Fig. droite) — Cas
ol les perturbations incidentes sont mesurées en ligne.

Cas ou X7, et S, ne sont pas mesurées en ligne

Les résultats précédents démontrent ’aptitude du modéle réduit & représenter le comporte-
ment du procédé sur des périodes d’opération de plusieurs heures, lorsque les perturbations
incidentes sont connues. En pratique cependant, certaines perturbations incidentes ne sont

pas accessibles, e.g. X7, et S, Il devient alors nécessaire de les estimer conjointement
aux parameétres du modéle.

[’analyse des intervalles et des régions de confiance montre que la prise en compte des

concentrations incidentes X, et S%;; induit des corrélations supplémentaires, notam-
ment :

e entre la concentration incidente X9, et le paramétre 65,

e entre la concentration incidente S et le paramétre 6.
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4.3. Identification paramétrique du modéle réduit

Ces corrélations s’ajoutent ainsi a celles déja détectées entre les parameétres du modéle
(cf. paragraphe précédent). Elles résultent de la présence des termes D™ X%, + 0, et
D™ S + 6, Syp dans Pexpression du systéme (4.21). Différentes approches peuvent étre
appliquées pour en tenir compte. Une premiére alternative consiste a définir de nouveaux
paramétres, e.g. 05 = D™ X%, + 0. La variabilité temporelle de tels paramétres limite
cependant notablement 1’horizon de prédiction du modéle réduit. Une autre alternative
consiste & fixer les paramétres 0y et 6,, dont les variations sont peu importantes, a des
valeurs vraisemblables (Fig. 4.7 et 4.9), et de n’estimer alors que les perturbations X%,
et S¥,,. Contrairement a la premiére approche, cette facon de faire permet de tenir compte
des mesures en ligne du débit incident et limite moins I’horizon de prédiction du modéle
réduit.

Les résultats de I'identification, obtenus en adoptant cette derniére approche et en donnant
aux paramétres 0, et 64 les valeurs par défaut préalablement définies (Tab. 4.1 p. 141),
sont détaillés dans le Tab. 4.4. Une comparaison entre les prédiction des modéles réduit
et ASM 1 est présentée sur la Fig. 4.14.

TAB. 4.4 — Résultat de I'identification — Cas ou les concentrations incidentes ne sont pas
mesurées en ligne.

paramétre valeur intervalle de sensibilité

confiance & 90% AAg//%_*

6, 4779 mgL~'j! 0.9% 5380 %

03 2144 mgL™'j! 2.3% 180 %

05 237.6 mgL™'j! 3.9% 1870 %
X, 1739 mgL™' 2.6 % 660 %
Sy, 23.5 mgL™! 5.8% 970 %

critére & 'optimum : J*=11.0

Dans I’ensemble, les valeurs des parameétres sont proches de celles estimées en connaissant
les concentrations incidentes (Tab. 4.3 p. 143). Les écarts de prédiction entre les deux
modéles, bien que légérement supérieurs & ceux obtenus précédemment, restent faibles.
On peut toutefois noter que la valeur du paramétre 05 accuse une baisse significative
(environ 10%). Comme d’autre part, le taux d’ammonification est surestimé (parameétre
par défaut 6,), le bilan de matiére (4.21d) du composé S, est biaisé (sous-estimé).
Ceci explique d’ailleurs que les concentrations en azote soluble soient inférieures a celles
données par le modéle ASM 1. Malgré ces différences, le taux de formation en ammoniaque
est correctement estimé (Fig. 4.15 gauche), si bien que I’écart de concentration en azote
soluble ne se répercute pas sur la concentration en ammoniaque.

La concentration incidente des composés organiques X7, est également largement sous-
estimée, de maniére & compenser la surestimation du taux de formation interne de X%,
(paramétre par défaut 6,). Le bilan d’apport des composés organiques (somme entre ces
deux composantes) est ainsi globalement respecté, comme l'illustre la Fig. 4.15 (droite).

Ces résultats démontrent ’aptitude du modéle réduit & représenter le comportement dy-
namique du procédé lorsque les concentrations incidentes ne sont pas mesurées. D’autre
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F1G. 4.14 — Résultats de I'identification paramétrique du modéle simplifié sur un horizon

de 8 heures (application de la politique actuelle d’aération) — Cas ou les concentrations
incidentes ne sont pas mesurées en ligne.
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FIG. 4.15 — Comparaison des taux de formation en ammoniaque S%,, (fig. gauche) et en
composés organiques X%, (fig. droite) pour les modeéles réduit et ASM 1 — Cas ou les
concentrations incidentes ne sont pas mesurées en ligne.

part, ’horizon de prédiction de plusieurs heures de ce modéle apparait suffisant pour en-
visager d’actualiser en ligne les politiques optimales d’aération, e.g. dans un schéma de
commande prédictive.

4.4 Conclusions

L’élaboration d’un modéle de fonctionnement simplifié est nécessaire en vue de la com-
mande optimale en boucle fermée des petites stations d’épuration a boues activées. Issu
du modéle ASM 1 de 'TAWQ), le modéle proposé intégre deux types de simplifications :
(7) des simplifications rigoureuses, basées sur ’analyse des valeurs propres du systéme
dynamique, afin d’éliminer les variables d’état dont les dynamiques sont lentes; (ii) des
simplifications de nature plus heuristique qui permettent de réduire davantage la dimen-
sion du systéme. Il comporte 5 variables d’état X%, S%,, S8, S%, et SY. et définit
7 paramétres spécifiques susceptibles de varier temporellement.

L’étude des propriétés d’observabilité (locale) de ce modéle nécessite de distinguer dif-
férents types de conditions de fonctionnement. En condition d’aérobiose, la seule mesure
de la concentration en oxygéne dissous permet d’observer le systéme. Sous des conditions
d’anoxie en revanche, la mesure de la concentration en ammoniaque devient nécessaire
(et suffisante). En conditions d’anaérobiose enfin, la dynamique d’évolution des composés
organiques est découplée des autres dynamiques et la concentration de ces composés n’est
donc pas observable par le biais d’autres mesures. Etant donné que les périodes d’anaéro-
biose sont rares et généralement de courtes durées sur ce type d’unités, il semble néanmoins
possible d’envisager I’observation du systéme dans de bonnes conditions, malgré ce défaut
d’observabilité.

L’étude des propriétés d’identifiabilité structurelle du modéle réduit a également fait
I’objet de ce chapitre. Ces propriétés dépendent a nouveau des conditions de fonctionne-
ment du réacteur, mais également de la connaissance ou non des concentrations incidentes

oo, Sy et SW,. Des combinaisons de paramétres structurellement identifiables ont
ainsi pu étre obtenues pour chaque cas. Le fait que tous les paramétres ne soient pas sys-
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tématiquement identifiables n’apparait pas problématique. I1 n’est en effet pas possible,
pour des raisons d’identifiabilité pratique, d’estimer la totalité des parameétres a partir
d’un nombre limité de mesures. Une analyse de sensibilité est donc mise en ceuvre afin de
sélectionner les paramétres les plus influents; les redondances entre les paramétres sont
ensuite éliminées par I'analyse de leurs intervalles et régions de confiance.

Les résultats de I’'identification paramétrique, enfin, montrent que le modéle réduit
permet de représenter le comportement du procédé de fagon trés pertinente sur un ho-
rizon d’opération de 8 heures au moins, que les concentrations incidentes des composés
organiques et d’azote ammoniacal soient mesurées ou non. Ils permettent également de
vérifier que ce modele est robuste vis-a-vis des changements de politique d’aération et pré-
sente une certaine tolérance aux perturbations du procédé. Les simplifications adoptées
lors de I’élaboration du modéle réduit sont ainsi validées.

Au terme de ce chapitre, le modéle réduit proposé apparait apte a étre utilisé dans un
schéma de commande en boucle fermée. Avant cela, il s’agit cependant de vérifier que les
politiques optimales calculées a partir de ce modéle sont compatibles avec celles données
par le modéle ASM 1 d’une part, et d’analyser la sensibilité de ces conditions optimales
de fonctionnement vis-a-vis des erreurs commises sur les paramétres et les conditions
initiales du modéle d’autre part. Ces aspects, indispensables pour replacer les résultats
de 'optimisation dans un contexte plus réaliste, font I’objet du chapitre suivant.

150



CHAPITRE 5

Analyse de la sensibilité du modele réduit

Sentir c’est juger

Les grandes formes de la vie mentale
DELACROIX

Jusqu’a présent, le calcul des politiques optimales d’aération est effectué a partir d’un
modéle de connaissance du procédé supposé parfait. Tout modéle, aussi détaillé soit-il,
présente cependant des écarts avec le procédé qu’il représente. Ces écarts, qui caractérisent
I'imperfection du modéle, peuvent dégrader la qualité des résultats obtenus.

Les perturbations externes au systéme (e.g. bruits, erreurs de mesure, etc. .. ) sont sou-
vent & l'origine de ces écarts. Les erreurs d’estimation des paramétres du modéle peuvent
également induire de larges écarts. Ces derniers surviennent lors de ’étape de modélisa-
tion du procédé ou encore lors de ’adaptation en ligne des parameétres, i.e. en cours de
fonctionnement. Les raisons de I'inadéquation entre les paramétres nominaux du modéle
et les paramétres réels du procédé sont nombreuses. Parmi les principales, on peut citer
les suivantes :

e La mise au point de modéles de connaissance en Génie des Procédés nécessite que
des hypothéses simplificatrices soient adoptées. Ces hypothéses conduisent a négliger
certains phénomeénes et & définir des paramétres dont la signification, bien que phy-
sique, n’est malgré tout qu’approrimative. D’autres phénoménes encore mal connus
sont également difficiles & prendre en compte.

e [’estimation des paramétres du modéle consiste & minimiser I’'écart entre modéle et
procédé mais ne ’annule pas systématiquement. Lorsque 1’identification est effectuée
hors ligne, les conditions d’estimation sont proches des conditions de fonctionnement
mais pas identiques. Réaliser les estimations en [igne permet de limiter les erreurs,
mais n’est cependant pas toujours réalisable pour des raisons techniques ou de cofit.

L’objet de I'analyse de sensibilité est d’étudier 'influence des écarts entre un modéle no-
minal et un modéle perturbé. Ces analyses permettent de déterminer dans quelle mesure
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I'imperfection du modéle peut dégrader le bénéfice de I'optimisation. Elles sont indispen-
sables pour pouvoir replacer les résultats obtenus dans un contexte de fonctionnement
réel du procédé.

Dans cette partie, I’analyse de la sensibilité du procédé de traitement a boues activées
dans son mode de fonctionnement optimal est présentée. Les conditions optimales relatives
au modéle réduit sont tout d’abord précisées et comparées a celles obtenues avec le modéle
ASM 1 (§ 5.1). Les aspects relatifs au calcul de la sensibilité de ces politiques d’aération
vis-a-vis des erreurs d’estimation commises sur les paramétres et les conditions initiales
du systéme sont ensuite détaillés (§ 5.2). L’application est faite pour les problémes de
minimisation des rejets d’azote et de la consommation énergétique de Paérateur (§ 5.3).

5.1 Deétermination des politiques optimales d’aération

Les conditions optimales de fonctionnement des petites stations d’épuration a boues ac-
tivées sont ici déterminées dans le cadre de 1'utilisation du modéle réduit présenté dans
le chapitre précédent. Les problémes d’optimisation et 1’algorithme de résolution appli-
qué sont en tous points similaires 4 ceux considérés précédemment (cf. chapitre 3). Les
résultats obtenus dans le cadre de la minimisation des rejets et de la consommation éner-
gétique de l'aérateur sont présentés successivement. Dans les deux cas, une comparaison
est établie avec les politiques optimales calculées avec le modéle ASM 1.

5.1.1 Minimisation des rejets d’azote total

Le calcul des profils optimaux d’aération qui minimisent les rejets d’azote total de I'unité
de traitement fait I'objet de ce paragraphe. Le modéle réduit (4.21) est utilisé avec les
paramétres et les conditions initiales identifiés dans le chapitre 4 et en supposant les
perturbations incidentes connues (Fig. 3.1, p. 65) : les valeurs des paramétres spécifiques
du modéle réduit sont données dans le Tab. 4.3 (p. 143) ; les valeurs des autres paramétres
sont celles définies par défaut dans le Tab. 4.1 (p. 141). Pour des raisons de compatibilité
avec I’horizon de prédiction du modéle réduit, I’horizon d’optimisation considéré est de 8
heures.

Comme lors du calcul des politiques optimales d’aération avec le modéle ASM 1, le
probléme admet un unique optimum global en fonction du nombre de cycle. Ce minimum
est ici obtenu pour N = 8 cycles de fonctionnement et correspond a une concentration
moyenne de Pordre de J* = 6.9 mg.L~! (Fig. 5.1).

Le profil optimal d’aération pour 8 cycles de fonctionnement est illustré sur la Fig. 5.2
(gauche). Les taux d’aération les plus élevés sont obtenus a la mi-journée, corrélativement
au maximum de charge incidente. Le profil de concentration de ’effluent en azote total
correspondant est donné sur la Fig. 5.2 (droite). Sur cette méme figure, le profil de rejet
simulé au moyen du modéle ASM 1 (pour le méme profil d’aération) est également repré-
senté. Les différences observées résultent en partie des erreurs liées aux simplifications du
modéle, mais tiennent surtout au fait que le modéle réduit ne permet pas de représenter
les rejets d’azote sous forme particulaire (X p). Le fait que cette fraction particulaire soit
peu variable, de I'ordre de 0.5 & 1mg.L~!, explique que les rejets simulés par le modéle
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F1G. 5.1 — Influence du nombre de cycles d’aération sur la concentration moyenne minimale
des rejets d’azote total.

réduit soient systématiquement inférieurs & ceux obtenus avec le modéle ASM 1. Malgré
ces écarts, la limite réglementaire de rejet en NG L est toutefois respectée.
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Profil optimal d’aération pour 8 cycles de fonctionnement (Fig. gauche) et
rejets d’azote total correspondants (Fig. droite).

Une comparaison entre les conditions optimales de fonctionnement caclulées avec les
modéles ASM 1 et réduit est établie sur la base du méme horizon d’optimisation. Dans
les deux cas, le minimum de rejet est obtenu pour 8 cycles d’aération. Les profil optimaux
d’aération sont présentés sur la Fig. 5.3 (gauche). Les différences apparaissent peu impor-
tantes et les taux moyens d’aération sont similaires avec 38.6% d’aération pour le modéle
réduit contre 39.8% avec le modéle ASM 1. En simulant les profils de concentration en
azote total au moyen de ce dernier, on retrouve également de tres faibles écarts entre les
deux politiques d’aération (Fig. 5.3 droite). On peut ainsi vérifier que les erreurs relatives
aux simplifications du modéle ASM 1 restent limitées.

Ces résultats valident clairement 1'utilisation du modéle réduit pour le calcul des po-
litiques d’aération qui minimisent les rejets d’azote total sur des horizons de quelques

heures. Le probléme de minimisation de la consommation énergétique fait I’objet du pa-
ragraphe suivant.
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FiG. 5.3 — Comparaison des conditions optimales de fonctionnement relatives aux mo-
deéles réduit et ASM 1 : profils optimaux d’aération (Fig. gauche) et rejets d’azote total
correspondants (Fig. droite).

5.1.2 Minimisation de la consommation énergétique

La validité des simplifications du modéle ASM 1 est étudiée dans ce paragraphe dans le
cadre de la minimisation de la consommation énergétique du systéme d’aération. Compte
tenu des résultats obtenus précédemment, une modification de la contrainte de rejet
d’azote total est ici adoptée pour palier I'inaptitude du modéle réduit & représenter la
concentration d’azote particulaire de ’effluent. Cette concentration variant entre 0.5 et
1 mg.L~!, la contrainte de rejet est intégrée au probléme d’optimisation sous la forme d’une
concentration maximale en azote soluble NG L., = 9mg.L~! (au lieu de 10mg.L™}) :

Syo (t) + Snu (1) + Syp (1) < 9mgL™' |Vt € [to, /] (5.1)

Cette modification n’a bien entendu aucune incidence sur la méthode de résolution du
probléme.

L’influence du nombre de cycles de fonctionnement sur la valeur du taux moyen mini-
mal d’aération du réacteur est illustrée sur la Fig. 5.4. A nouveau, ce profil présente un
unique minimum, obtenu dans ce cas pour N = 6 cycles. On peut toutefois noter qu’avec
des écarts inférieurs a 4%, l'influence de N, est faible entre 4 et 8 cycles d’aération. Le
taux moyen minimal d’aération sur 8 heures est environ 26.2%.

Le profil optimal d’aération pour 6 cycles d’aération est représenté sur la Fig. 5.5
(gauche). Durant les deux premiers cycles, la concentration maximale des rejets d’azote
soluble (5.1) n’est pas contraignante et les taux d’aération sont minimaux. La contrainte
n’est atteinte qu’au terme du troisiéme cycle (Fig. 5.5 droite). A partir de ce point, les
taux d’aération augmentent sensiblement pour faire face a la charge incidente d’azote.

La comparaison des rejets d’azote simulés au moyen des modéles réduit et ASM 1
montre que les deux profils s’écartent progressivement. Ces différences sont en partie liées
a la fraction d’azote particulaire. Elles résultent également des simplifications adoptées
par le modéle réduit (erreurs d’estimation des paramétres spécifiques, approximation des
cinétiques de déradation, etc.). Ces écarts restent malgré tout limités (< 1mg.L™!) et
seuls de trés faibles dépassements de la limite réglementaire (10 mg.L™!) en résultent.

Une comparaison des politiques optimales d’aération obtenues en considérant les mo-
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F1G. 5.4 — Influence du nombre de cycles sur le taux moyen minimal d’aération du réacteur.
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F1G. 5.5 — Profil optimal d’aération pour 6 cycles de fonctionnement (Fig. gauche) et
rejets d’azote total correspondants (Fig. droite).
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deéles réduit et ASM 1 est présentée sur la Fig. 5.6 (gauche). Contrairement au modéle
réduit, 'optimum est atteint avec le modéle ASM 1 pour 8 cycles d’aération. Malgré cette
différence, les taux minimaux moyens d’aération sont voisins avec 26.7% pour ce dernier
contre 26.4% avec le modéle réduit. Le taux minimal d’aération n’est ainsi que trés lé-
gérement sous-estimé par le modéle réduit ; ce résultat est & mettre en paralléle avec le
dépassement de la contrainte de rejet (Fig. 5.6 droite).
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F1G. 5.6 — Comparaison des conditions optimales de fonctionnement relatives aux mo-
deéles réduit et ASM 1 : profil optimaux d’aération (Fig. gauche) et rejets d’azote total
correspondants (Fig. droite).

Comme précédemment, les résultats obtenus dans ce paragraphe valident clairement
I'utilisation du modéle réduit pour le calcul des politiques optimales d’aération, sur des
horizons de quelques heures, dans le cadre de la minimisation de la consommation éner-
gétique.

5.1.3 Conclusions

La premiére partie de ce chapitre concernait le calcul des politiques optimales d’aération
au moyen du modéle réduit formulé dans le chapitre 4. Les résultats obtenus indiquent
que ce modéle est en mesure de donner des profils optimaux d’aération proches de ceux
calculés & partir du modéle ASM 1 sur des horizons de quelques heures. Ils apportent ainsi
une validation supplémentaire aux simplifications adoptées.

Dans la perspective de I'implémentation en ligne du calcul des politiques optimales
d’aération, il est impératif d’étudier la sensibilité de ces conditions optimales de fonc-
tionnement vis-a-vis des erreurs d’estimation commises sur les parameétres, les conditions
initiales et les perturbations incidentes du systéme. Les méthodes permettant de calculer
ces sensibilités font I’objet de la partie suivante.

5.2 Analyse de la sensibilité des conditions optimales
de fonctionnement

L’objectif de cette partie est d’évaluer dans quelle mesure les écarts entre le procédé
et le modéle utilisé pour le représenter peuvent affecter les résultats de 'optimisation du
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systéme. Pour cela, les sensibilités du critére, des contraintes et des trajectoires du systéme
sont étudiées vis-a-vis des erreurs commises sur les valeurs des paramétres, des conditions
initiales et des perturbations incidentes du procédé. Cette analyse est essentielle si ’'on
souhaite replacer les résultats obtenus dans un contexte de fonctionnement réel, i.e. dans
le perspective de la commande optimale du procédé en boucle fermée.

5.2.1 Notion de sensibilité

La sensibilité d'une variable par rapport a un parameétre est une grandeur qui caractérise
I’influence des variations du parameétre sur la variable. Mathématiquement, cette grandeur
correspond & une dérivée partielle. Il est possible de distinguer la sensibilité absolue et la
sensibilité relative.

DEFINITION 5 (SENSIBILITE ABSOLUE - SENSIBILITE RELATIVE)
o La sensibilité absolue d’une grandeur z par rapport a une grandeur p est définie
comme la dérivée partielle :

0z

dp
Cette forme exprime les variations absolues de z consécutives a des variations ab-
solues de p

o La sensibilité relative d’une grandeur z par rapport a une grandeur p est définie

comme la dérivée partielle :
dlnz  p oz

dlnp Za_p

Cette forme exprime les variations relatives de z consécutives a des variations re-
latives de p

o [l est également possible d’exprimer la sensibilité par l'une des deux formes inter-
meédiaires suivantes :
0z 10z
b dp ou z Op
Le calcul des coefficients de sensibilité peut se faire numériquement ou analytiquement.
L’approche numérique (e.g. Seferlis et Hrymak, 1996; Storen et Hertzberg, 1999) consiste
a approximer les dérivées partielles précédentes par des différences finies, le plus souvent
des différences centrées. Pour cela, les équations reliant les grandeurs z et p sont résolues
pour différentes valeurs des paramétres perturbés autour d’une valeur dite nominale. La
complexité du calcul dépend de la nature de la variable et du paramétre considérés,
ainsi que du type de relations manipulées. Dans le cadre de la commande optimale des
procédés, ’approximation de la sensibilité par des différences finies n’est cependant pas
bien adaptée. A chaque probléme perturbé correspond en effet la résolution d’un TPBVP,
ce qui fait qu’une telle méthode de résolution est trés coiiteuse en temps de calcul.

Une alternative au calcul numérique des sensibilités consiste a développer analytique-
ment les expressions qui définissent les dérivées partielles précédentes. On distingue deux
approches :
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e l'approche par différentiation directe (e.g. House et al., 1993), qui consiste a ex-
primer les sensibilités du critére et des contraintes du probléme (par rapport aux
paramétres) en fonction des sensibilités de 1’état et de la commande du systéme;;

e l'approche dérivée du Principe du Maximum (e.g. Kriendler, 1972; Evers, 1980;
Nikolaou et Manousiouthakis, 1990; House et al., 1993; Fournier et Latifi, 1997),
qui permet de calculer les sensibilités en utilisant I'information contenue dans la
solution optimale nominale par les variables adjointes et le hamiltonien.

Cette derniére approche est une approche naturelle pour le calcul de la sensibilité de la
politique optimale dans la mesure ou elle utilise I'information contenue dans les variables
du Principe du Maximum. C’est celle qui est appliquée dans le cadre de cette étude.

5.2.2 Position du probléme

Soit le probléme de commande optimale (5.2) suivant, relatif & 'optimisation dynamique
d’un systéme paramétré discontinu sans contrainte' :

t
in J — Q(m(tl),...,m(tns),pﬁ)+/fﬁ(az(t),u(t),p,@) dt (5.2a)
u(t),p to
soumis & : & = fO%@t),ul),p0) ,Vtelti,t;],i=1...n, (5.2D)
m(to) = Xy (52(?)
z(tf) = x(t7) ,i=1...n, (5.2d)
si(p,ty) = 0, t€ftoty] ,i=1...n, (5.2¢)

ol © € R" désigne I’état du systéme, u € R™ et p € R’ les vecteurs de commande et des
paramétres d’optimisation, et @ € RY le vecteur des paramétres du modéle. Les fonctions
vectorielles f(i) (1 <i < ny) et scalaires G, L et s; (1 < i < n,) sont de classe C! par
rapport a I’ensemble des variables du probléme. Les ng instants de commutation ¢; sont
supposés ordonnés et explicitement donnés par les conditions (5.2e), ce qui assure que
le probléme d’optimisation dynamique est régulier (c¢f. § 2.1, p. 40).

Dans la suite, OC'P, désigne le probléme d’optimisation relatif aux conditions nomi-
nales de fonctionnement (vecteur de paramétres 6,, et conditions initiales xo,) et OCP,,
le probléme relatif aux conditions perturbées (vecteur de paramétres 6, = 6,, + 60 et
conditions initiales xq, = g, + 6x¢). De méme, les solutions du probléme associées aux
conditions paramétriques nominales sont indicées n (e.g. u, (t), p,,, etc.) et celles relatives
aux conditions perturbées indicées p.

Les conditions d’optimalité du probléme OCP, (5.2), i.e. lorsque les paramétres du
modéle et les conditions initiales sont nominaux, ont déja été établies dans le chapitre
2 (cf. § 2.2.2, p. 46). Le profil u,, (t) et les paramétres p, de commande optimaux sont
solutions du systéme algébro-différentiel aux limites partagées (2.23), dont I'expression

L Afin de se placer dans un cadre général, le profil de commande w () est ici pris en compte dans I’expression
du probléme. On rappelle que les problémes d’optimisation étudiés ne comportent pas de variables de
commande de ce type, mais uniquement des paramétres d’optimisation p (paramétres a* et ¢%).
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est rappelée ci-dessous :

(i)
O1sry, = % , 1=1...n (5.3a)
0GR a0\ 1 e 1 N [ OHO
O1xe = @ - Zzl (Hti_ — Htj )Gi _Htﬁs 0. —I—izl/ti_l opT dt  (5.3b)
: (i)
- _%H?’ Vte (tf 1) ,i=1...n, (5.3¢)
_ og
A(t) = = (5.3d)
( s) awT t’;S
_ 0g .
T T
AT() = A (tj)+wt.— . i=1...n, (5.3¢)

ol les fonctionnelles HY (hamiltoniens) sont définies par :

—1
o — 85’@' 85’@'
b ot |,- op”

Lorsque le probléme d’optimisation dynamique comporte des contraintes, une facon
de procéder consiste a exprimer chaque contrainte j = 1,...,r sous une forme canonique,
notée J;, similaire & celle du critére d’optimisation (5.2a) :

et les vecteurs o; par :

(5.5)

Pn

ty
b= Gt elt)p 0t [ LEO.u®p0)d (G
to
Ces transformations ont déja été précisées pour les différents types de contraintes (cf.
§ 2.2.3, p. 50). Elles permettent d’associer & chaque contrainte j = 1...7, un vecteur A;
de variables adjointes, des fonctionnelles G; et £;, et des hamiltoniens Hy). Sil'on désigne
les grandeurs relatives au critére d’optimisation par l'indice j = 0, et si 'on définit les
variables et fonctionnelles augmentées :

A = XA+ Z Vj )\j (57&)
j=1
G = Go+ Z v; G; (5.7b)
j=1
HO = HY + Z v, Hy) ,i=1...ng (5.7¢)
j=1
ol les coefficients v; (j = 1,...,r) correspondent aux multiplicateurs de Lagrange et de

Kuhn-Tucker optimaux associés a la solution optimale nominale du probléme OCP,, alors
les conditions d’optimalité du probléme sous contraintes sont données par des relations
équivalentes aux conditions (5.3) précédentes, auxquelles se rajoutent les relations :

I/jgj = O, j:17" (58)
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avec v; > 0 (resp. v; < 0) lorsqu'il s’agit de contraintes d’inégalité J; < 0 (resp. J; > 0).

Il existe deux maniéres d’analyser I'influence des perturbations sur le critére, les con-
traintes et les trajectoires du systéme. On peut en effet considérer :

(1) Le cas ou la commande et les paramétres optimaux nominauz wu, (t) et p, sont
utilisés comme solution du probléme perturbé OCP,. 1l s’agit alors d’intégrer un
probléme aux conditions initiales (IVP, initial value problem) (e.g. Nikolaou et
Manousiouthakis, 1990; Fournier et Latifi, 1997). D’un point de vue pratique, ce
cas illustre la prédiction des résultats optimaux si la solution optimale idéale était
appliquée au procédé perturbé.

(4i) Le cas oil la commande et les paramétres optimaux perturbés w, (t) et p, sont utili-
sés comme solution du probléme perturbé OCP,. 11 est alors nécessaire de résoudre
un TPBVP du type (5.3). Ce cas illustre ainsi le décalage des conditions optimales
lorsque celles-ci sont relatives au procédé réel et non plus au procédé modélisé.

Ces deux cas de figure sont détaillés dans la suite.

5.2.3 Systéme perturbé en conditions optimales nominales

L’étude du systéme perturbé en conditions optimales nominales permet d’évaluer I'in-
fluence des erreurs d’estimation commises sur les paramétres et les conditions initiales
du modéle mathématique lorsque les politiques optimales nominales sont appliquées. La
sensibilité du critére d’optimisation et des contraintes du probléme vis-a-vis de ces in-
certitudes est présentée dans un premier temps; la sensibilité des trajectoires d’état du
systéme est ensuite étudiée.

Sensibilité du critére d’optimisation et des contraintes du probléme

La sensibilité de la politique optimale vis-a-vis des perturbations est étudiée & travers
I’influence des erreurs des paramétres et conditions initiales du modéle sur le critére d’op-
timisation. Cette grandeur est en effet le seul élément qui permette de caractériser la
solution optimale du probléme. Des indices 8i* et 85 de déviation sont définis. Ils re-
présentent les variations relatives du critére perturbé o, par rapport au critére nominal

HOn :
30p (ek‘p) — Jdon (an)

8o = k=1... 5.9
0 HOn (ekn) ’ 1 ( a)
Jop (To1,) — Jon (Tory,)
Srot P P l=1... 5.9b
0 Jon (Torn) 7 " (5-95)

D’autre part et de toute évidence, la présence de contraintes a une influence importante sur
les résultats optimaux. L’analyse de leur sensibilité est donc indispensable. Les contraintes
actives étant nulles dans les conditions optimales nominales (d;, (xo,,,8,) = 0), normer le

160



5.2. Analyse de la sensibilité des conditions optimales de fonctionnement

dépassement des contraintes par J;, n’a pas de sens. En revanche, il est possible d’exprimer
ces écarts au moyen d’indices 8; définis par :

VJ gjp (ekp)

8o = €T, k=1... 5.10

J 3011 (ekn) ' © ' 4 ( )
v; 35, (zor,)

gror L R e T, l=1...n 5.11

! Jon (To1,) / ' (5:11)

ou Z,s C [1,r] désigne I’ensemble des contraintes actives du probléme dans les conditions
optimales nominales de fonctionnement. Une autre fagcon d’exprimer la sensibilité d’une
contrainte intégrale consiste a considérer le dépassement maximal au cours de ’opération
(violation de la contrainte).

La définition des indices 8 et §; fournit les écarts normalisés des grandeurs correspon-
dantes, en fonction des incertitudes sur les paramétres et les conditions initiales. Les
perturbations A@ et Ax, sont également normalisées en les exprimant au moyen de rela-
tions du type AQ = €0, et Axy = ¢ xp,,. La sensibilité relative des indices d’optimalité
est ainsi définie par la pente des courbes § (¢) et 8; (¢) lorsque € — 0.

La sensibilité relative du critére du probléme en présence de perturbations sur les para-
métres et les conditions initiales du modéle peut aussi étre estimée de facon plus ana-
lytique, en considérant le développement au premier ordre des variations du critére au
voisinage des conditions optimales nominales :

9do d9do
) = g, + 0xg, 0, +60) — Jo,, (x0,,,0,) =~ —=00 + ——dxy (5.12
do Jop (x0 0 ) — Jon (xo ) 297 Dy O FO ( )
Le calcul des variations dJ du critére d’optimisation lorsque les paramétres @ et les condi-
tions initiales &g du modéle sont perturbés est en tous points similaire & celui des varia-
tions du critére en conditions nominales. On montre que 'effet de ces perturbations sur
le critére d’optimisation s’exprime sous la forme :

9Go b OHY
106+ Z / + 00"

T
530 = A }tg~5:130+ %ﬁ
L’expression des coefficients de sensibilité sgo € R? et 557 € R" respectivement relatifs
aux parameétres et aux conditions initiales du modéle est alors immeédiate :

.50dt (5.13)

(:B,A,u,p,@)n

a ng t; o ()
sg’; — ygo +Z/ ;_;0 dt| , k=1...q (5.14a)
k (mvpve)n =1 t?_—l k (m,A,u,p,O)n
st = A l=1...n (5.14b)

Dans le cadre d’un probléme d’optimisation sous contraintes, les variations des contraintes
J; (J € Zuet) vis-a-vis des perturbations 60 et dxq s’expriment sous une forme équivalente
a (5.13); les coefficients de sensibilité des contraintes sont donnés par :

Sgl; — % +Z/ 89j dt| , j€Zoet, k=1...q (5.15a)
k (vaven) =1 tzil k (a:,)\,u,p,e)n
S50 = Nl 0 J €T, I=1..m (5.15b)
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Sensibilité des trajectoires d’état du systéme

L’analyse de la sensibilité du critére et des contraintes du probléme permet de caractériser
I’influence des erreurs d’estimation de I’état initial et des parameétres sur la valeur de ces
fonctions en fin d’opération. Ni le critére d’optimisation, ni les contraintes, ne constituent
cependant des grandeurs caractéristiques du systéme en cours d’opération. D’un point de
vue pratique, la sensibilité de la commande et des trajectoires d’état du systéme apparait
plus intéressante.

Il s’agit de déterminer la sensibilité de ces trajectoires lorsque le systéme perturbé est
soumis a la politique optimale nominale w,, (t), p,,. On définit pour le systéme considéré,
les fonctions de sensibilité s? (£) € R"*7 et s (¢) € R™ ™ respectivement relatives a
I'influence des paramétres 6 et des conditions initiales xo sur la trajectoire x (1) :

ox ox
o) = — To (1) —
s, (1) 507 et 520 (1) dzaT

(5.16)

Les équations donnant les sensibilités s (¢) et s2° (¢) en conditions optimales nominales ré-
sultent de la différentiation directe du systéme d’état discontinu (5.2b)—(5.2e) par rapport
aux perturbations :

o Sensibilité de l’état par rapport auzr paramétres 0 :

(@) (@)
8 = of s 4 8fT )
v o™ T 96

vie (t.t) ,i=1...n, (5.17)

o Sensibilité de l’état par rapport auz conditions initiales xq :

8f(i)
: = oxT g% Vie (th,t) ,i=1...n, (5.18)

De fagon similaire, les conditions de continuité des sensibilités s? (¢) et s2° (¢) aux instants
de commutation ¢;, s’obtiennent par la différentiation directe de celles de 1’état en ces
mémes instants :

e Sensibilité de l’état par rapport aux parameétres 0 :

9 (t5) = Onxq (5.19a)
(tf) = 2(t7) ,i=1...n (5.19b)

x (3
e Sensibilité de l’état par rapport aux conditions initiales xq :

s (t5) = Loxn (5.20a)
520 (tF) = 20 (t7) ,i=1...n, (5.20b)
La résolution de ce systéme permet de déterminer les périodes durant lesquelles les trajec-
toires d’état sont les plus sensibles aux perturbations d’un paramétre ou d’une condition

initiale donné du systéme, et peuvent donc entrainer les écarts les plus importants par
rapport aux conditions optimales nominales de fonctionnement.
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5.2.4 Systéme perturbé en conditions optimales perturbées

Les développements précédents permettent d’obtenir les sensibilités du critére d’optimisa-
tion, des contraintes et des trajectoires d’état du systéme vis-a-vis des erreurs commmises
sur les paramétres et les conditions initiales du modeéle dans des conditions optimales
nominales de fonctionnement. Toutefois, il n’est pas possible en procédant ainsi d’estimer
la sensibilité des profils et des paramétres optimaux de commande, ni méme 'influence
des contraintes sur le critére d’optimisation du probléme. Il est nécessaire pour cela de
considérer les conditions optimales relatives au fonctionnement perturbé du procédé.

Le calcul des conditions optimales perturbées peut étre envisagé de fagcon simple en
calculant les sensibilités par différences finies et en définissant des indices S5 et 8£° ana-
logues a (5.9a) et (5.9b). Cette approche nécessite cependant de résoudre le probléme
d’optimisation (5.2) pour chaque paramétre perturbé, et induit donc des temps de calcul
importants, notamment lorsque le nombre de paramétres est conséquent. D’autre part, les
coefficients et fonctions de sensibilité résultants peuvent présenter un défaut de précision.
Une alternative au calcul numérique des conditions optimales perturbées de fonctionne-
ment consiste a différentier les conditions d’optimalité au premier ordre données par le
TPBVP (5.3). Cette approche est détaillée ci-apreés.

Les fonctions de sensibilité s? (¢) et s2° (¢) représentent respectivement l'influence des
parametres 6 et des conditions initiales xq sur la trajectoire z (t) :

0z 0z
o e Lo frnd
s, (1) = et 370 (¢) JwgT (5.21a)

Dans le cas présent, les trajectoires z (¢) considérées sont celles des variables  (t), A (t)
et u (t). D’autre part, les coefficients de sensibilité sz et s7° correspondent respectivement
aux sensibilités des paramétres p d’optimisation par rapport aux paramétres 6 et aux
conditions initiales &g du modéle :

0 Op 2o Op

s, = —— et S =
p 80T P aa-:OT

(5.21b)

Les équations de sensibilité des variables d’état @, des variables adjointes A et de
la commande u s’obtiennent par la différentiation des conditions algébro-différentielles
d’optimalité du probléme par rapport aux paramétres @ et aux conditions initiales xq

considérés :
0z d [0z 0%
%0 = _— = — _— = —
= = (ae) t(ae) 00 (5.222)
e  (0z\  d [0z 92

On s’intéresse dans un premier temps au cas du systéme différentiel paramétré discon-
tinu sans contrainte (2.16). La différentiation des conditions d’optimalité conduit a :
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o Sensibilité de la condition d’optimalité de la commande w () :

o |oHD | o 9 |oHW| 4 2 |[oHD|
i ) — |ZZ= . |z . 92
Ormxq 3 [ T ] s, + T | o Sy T 77 | ou Sy (5.23a)
L0 [ono
06" | Ou
o |oH®D| 9 |oH® s, O [oHD ]
—_ T | e%oyp || 2
Omxn 5T [ T ] S0 + T | o 850 + 7T | ou 5.0 (5.23b)
o Sensibilité de la condition d’optimalité des parameétres de commande p :
Orxg = 0°G o+ i: 52 (5.24a)
ixqg — 80T 8}3 ap IBTap :I: 6 ’

ns—1 Ns . )

S (1O - Y 90i o ., (n)0Fn, g oHEO oHO
B <Htl H )aT'Sp—Ht;S 3pT'Sp_Z[ °S
i=1 =1

(%) (@) (%) (%)
+8H : S9+8H -aiT-se —i—aL- sg—aH -aiT-so c O
ox p -

9T \ 7z o Pl AT
oHEHD  anGr) o gD [ o gnGHD
007 our uT Topr \%=TTox 7%
=1
aH D <9 oHED 9>]
LA ol s we
28 > Oz ? tF
ns o etn [ o) g2 274(i) 274(i)
+ / 67; +8H2 -8+ on -9 on -89 | dt
i 001 0p Op Opox OpoX
PG Lo [ %G . S| oHD
Orxn = 8—p2'$p +;{f‘)wT(Q)plsw]t__; ul Sy, (5.24b)
oH® [ - oH®D L oHD [ o oHD L
+amT'<smO+ SN B REP T N =R
t.

s aH(erl) aH(erl) aH(erl) -
[ guT S T g (% T xS

(i+1) (i+1)
t+

ONT

o Sensibilité du systéme d’état :

o | OHW o |oH® o |oHY o |oH®
0 _ 7 RPC R A IedA BN T T A N
Sa 9%T [ B3 ] NI [ ax | 2T o ox | Sutger | Tan | (5252
, o |oH® o |oHD| g |oH®
T Par [aA] S$O+W[W X 5T | Tan | % (5.25b)
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o Sensibilité du systéme adjoint :

8 = o B ) o e | R ) L G2
0 [omY
00T | ox

. o [oHDY 9 [oHD] . 0 [oHW] .

X = g | 3e | T v | ) gar | 5a ) O

o Conditions initiales et de continuité des sensibilités de ’état :

sz (1) = Onxq (5.272)
Sg (t:r) = Sg (t;) + <f(i) - f(i-i—l) ﬁ) .O-ZT . sz (5.27b)
s (t8) = Lnxn (5.27¢)
s (t7) = s (L) + (f“) I t+> Lol s (5.27d)

o Conditions initiales et de continuité des sensibilités de ’adjoint :

0*G 0%G 0*G

01—\ _ G o0
sx(tn) = 39947 - + 527 Se - + SpoaT - s, (5.28a)
0°G 0°G 0°G
0 (1—\ _ O (4++ G o0
sx(t7) = sx(6) + 355,7 - + 55 % - + 5pdaT % (5.28b)
(%) (@) ’
2 o T .6
(A.(?a:T _/\.BwT ) 170 S
t; tF
0 /1 0%G 0%G
SAO (tns) = @ . Szo - + W - : Szo (5280)
0%G 0%G
o t* — o t+ _ 7 . aq%0 _— . gT0 2 d
Sx (z) Sx (Z)+3$2 Sz t¢+3p8:cT - Sp (5 8)
) ) !
N Lof¢ LT . 520
oxT oxT B
t; tF

Dans le cas ou le systéme est soumis a des contraintes, les équations de sensibilité
sont identiques a celles établies précédemment, avec les contraintes exprimées sous la
forme canonique (5.6) et les variables adjointes A, la fonctionnelle G et les hamiltoniens
H étendus respectivement définis par les relations (5.7a), (5.7b) et (5.7c). Remarquons
que ces vecteurs et fonctionnelles étendus dépendent des multiplicateurs de Lagrange
vj, qui eux-mémes varient en fonction des parameétres et conditions initiales du modéle.
De nouveaux coefficients de sensibilité sg et s7° apparaissent donc dans les relations du
systéme algébro-différentiel (5.23)—(5.28) :

ov ov
s, 507 e s JzaT (5.29)
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Il s’agit donc d’ajouter au systéme (5.23)—(5.28), des relations complémentaires pour les
déterminer :

29G4 96 4 06 .
: 7 . o9 € Toe 5.30
i=1 oxT % t " 0PT Sp+ 00T Ixq  SLJ ’ ( a)
sp. = O sij€[1,7]\ Tocy (5.30b)

— G . G L, . 0G .
@ S I ) W Toc 5.31
2 5T 5% i+8pT S +80T ixn S1J € Lot (5.31a)
20 = Opun sij € [L7]\ Zow (5.31b)

Précisons que 'analyse de la sensibilité des trajectoires adjointes ne présente qu’un
intérét trés limité dans la mesure ou elle n’est pas aussi facilement exploitable que la
sensibilité des trajectoires d’état et de la commande.

L’analyse de la sensibilité des trajectoires optimales consiste a résoudre un systéme
algébro-différentiel discontinu linéaire aux conditions aux limites partagées. Contraire-
ment a Eaton et Rawlings (1990) qui présentent une analyse similaire dans le cas d’une
commande paramétrée, le résolution du TPBVP est ici envisagée dans sa forme continue.
Les coefficients de sensibilité s, apparaissent cependant dans les conditions de continuité
des équations de sensibilité de ’état (5.27) et adjointes (5.28). Il n’est donc pas possible
de résoudre directement le TPBVP en intégrant les équations de sensibilité de I'état et
en stockant les résultats afin de les réutiliser lors de l'intégration a rebours des équations
de sensibilité adjointes (méthode utilisée pour le calcul des gradients du critére et des
contraintes des probléme d’optimisation, cf. § 3.2.3, p. 69). Le recours a des méthodes de
résolution itératives est nécessaire.

La méthode adoptée consiste a résoudre le TPBVP au moyen d’un algorithme itératif
basé sur la méthode hybride de Powell'. Les estimations successives des coefficients de
sensibilité s, et s, permettent d’intégrer les équations de sensibilité de I’état (5.25) et
adjointes (5.26) dans leurs sens propres, & partir de leurs conditions initiales (5.27) et
terminales (5.28) respectives : la stabilité de I'intégration numérique est ainsi garantie. La
sensibilité s,, (¢) du profil de commande est explicitement donnée par les relations (5.23) en
fonction des sensibilités s, (¢) et sy (f) des trajectoires d’état et adjointes. Typiquement,
la convergence de cette méthode est rapide, en quelques itérations seulement.

A partir des coefficients et des fonctions de sensibilité, le calcul des coefficients de
sensibilité du critére d’optimisation J, en conditions optimales perturbées résulte de la

'Le code de calcul DNSQ de la librairie SLATEC, disponible sur le site web http://gams.nist.gov/ est ici
utilisé.
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différentiation directe de la relation (5.2a) :

Sie = i; [% -Si’“L_ + % sk + g—(‘dif (5.32a)
Sh = nZ {% ~S§,-°l] o % 5y (5.32b)
i=1 t;

Les coeflicients de sensibilité du critére tiennent compte de deux contributions. La
premiére correspond directement & la variation de la valeur du critére en raison des in-
certitudes; la seconde traduit I’effet de la modification des conditions optimales de fonc-
tionnement sur la valeur du critére d’optimisation.

5.2.5 Conclusions

[’analyse de la sensibilité des conditions optimales de fonctionnement est une étude préa-
lable indispensable & la mise en ceuvre de la commande optimale en boucle fermée du
procédé. Elle permet de déterminer I'influence des écarts entre le procédé réel et le mo-
déle nominal utilisé pour calculer les conditions optimales. Deux approches ont été pré-
sentées dans cette partie. La premiére permet d’évaluer la sensibilité du systéme perturbé
en conditions optimales nominales, i.e. d’estimer I’influence des incertitudes sur les pa-
rameétres et les conditions initiales du modéle dynamique sur le critére, les contraintes et
les trajectoires d’état du systéme lorsque la commande optimale nominale est appliquée.
La seconde s’intéresse au systéme perturbé en conditions optimales perturbées. 1l s’agit
dans ce cas d’évaluer dans quelle mesure ces mémes incertitudes affectent les conditions
optimales de fonctionnement du systéme (commande optimale et critére d’optimisation
notamment).

L’application de ces approches au cas des petites stations d’épuration a boues activées
fait ’objet de la partie suivante.

5.3 Détermination de la sensibilité des politiques opti-
males d’aération

L’analyse de la sensibilité des conditions optimales de fonctionnement des petites stations
d’épuration & boues activées est présentée dans cette partie. L’application est ici effec-
tuée pour les deux politiques optimales calculées avec le modéle réduit dans la premiére
partie de ce chapitre (§ 5.1). Le cas de la minimisation des rejets d’azote total et de la
consommation énergétique de ’aérateur sont traités successivement.
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5.3.1 Cas de la minimisation des rejets d’azote total

Les conditions optimales de fonctionnement relatives au probléme de minimisation des
rejets d’azote total ont été détaillées dans le paragraphe 5.1.1, pour un horizon d’optimi-
sation de 8 heures et en utilisant les paramétres identifiés dans le chapitre 4. Les résultats
de 'analyse de la sensibilité de ces conditions optimales sont présentés ci-dessous.

Sensibilité du critére et des contraintes.

La sensibilité du critére et des contraintes du probléme (1.36) de minimisation des rejets
d’azote total est étudiée, dans un premier temps, en fonction des incertitudes sur les
paramétres et les conditions initiales du modéle lorsque la commande optimale nominale
p,, (paramétre d’optimisation a® et (%) est appliquée (systéme perturbé en conditions
optimales nominales). Le critére d’optimisation dépend de I’état du systéme et est donc
influencé par ces incertitudes. Les coefficients de sensibilité relative correspondants sont
donnés sur la Fig. 5.7. Ces coefficients permettent de détecter quels paramétres et/ou
conditions initiales du modéle réduit ont une forte incidence sur les conditions optimales
de fonctionnement du procédé. On rappelle qu’'une valeur de ’ordre de 0.1, par exemple,
indique qu’une erreur de 10% sur le paramétre correspondant peut induire une déviation
du critére d’optimisation d’environ 1%.
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F1G. 5.7 — Sensibilité du critére de minimisation des rejets d’azote total vis-a-vis des
erreurs commises sur les parameétres et les conditions initiales du modéle réduit.

e La figure supérieure gauche montre que les paramétres spécifiques 601, 05, Kpco, Knp
et, dans une moindre mesure, 6, et 03 ont un effet notable sur le critére d’optimi-
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sation du probléme. Ces résultats confirment en particulier I'influence des composés
organiques sur le comportement dynamique du systéme. Parmi les paramétres ciné-
tiques et stoechiométriques issus du modéle ASM 1 d’autre part, seuls Yy, ingu,
nno.h €t Mnoy apparaissent influents (Fig. supérieure droite). On peut rappeler a
ce propos que Yy et iypy avaient déja été détectés dans le cadre de I'identification
paramétrique du modéle réduit en raison de leur forte sensibilité (cf. § 4.3.4, p. 141).
Par ailleurs, le fait que nyo,, et nyo, 4 affectent directement les taux d’hydrolyse et
de dénitrification en conditions d’anoxie justifie que ces paramétres soient influents.

e Les incertitudes relatives au débit Q™ et a la concentration en ammoniaque S,
incidents peuvent aussi induire de forte variations du critére d’optimisation (Fig.
inférieure droite). Remarquons que la forte sensibilité de ces perturbations sur le
comportement dynamique du systéme avait également pu étre établie dans le cadre
de I'identification paramétrique du modeéle réduit.

e En dernier lieu, I’analyse de la sensibilité des conditions initiales du modéle montre
qu’aucune des 5 concentrations n’a en revanche de forte influence sur le critére d’op-
timisation du probléme (Fig. inférieure gauche). Les variables d’état du modéle ré-
duit évoluent rapidement dans le réacteur et les erreurs d’estimation des conditions
initiales s’estompent rapidement. Comme les coefficients de sensibilité du critére
tiennent compte de I’ensemble de I'opération, les valeurs des coefficients de sensibi-
lité sont donc faibles.

L’étude du systéme en conditions optimales perturbées donne des résultats proches de
ceux obtenus en considérant les conditions nominales de fonctionnement (Fig. 5.7). Ce
constat n’est pas surprenant dans la mesure ou les contraintes de fonctionnement du
probléme (1.36) ne dépendent que des paramétres d’optimisation. Ces contraintes sont
par conséquent respectées dans les conditions de fonctionnement aussi bien nominales
que perturbées du systéme, quelles que soient les perturbations. Elles ne contribuent donc
pas aux variations du critére d’optimisation dans les conditions perturbées.

L’étude des indices Sg’“ et 8% de déviation du critére d’optimisation pour des erreurs
relatives variant entre —50% et +50% dans les conditions optimales nominales et per-
turbées confirme que les conditions optimales de fonctionnement sont trés sensibles aux
erreurs commises sur les paramétres et les conditions initiales du systéme. En revanche, la
écarts entre ces deux indices restent limités, méme lorsque ces erreurs sont importantes.
Ce propos est illustré sur la Fig. 5.8 pour le paramétre 6.

Sensibilité des profils d’état et de commande

L’analyse de la sensibilité du critére présentée dans le paragraphe précédent permet de
caractériser I'influence des erreurs commises sur les paramétres et les conditions initiales
du modéle dynamique de maniére globale, ¢.e. sur I’ensemble de 1’horizon d’opération
du systéme. D’un point de vue pratique, I’étude de la sensibilité des trajectoires d’état
et du profil optimal de commande permet de localiser les périodes de ’opération durant
lesquelles ces erreurs ont le plus d’influence et apparait donc plus intéressante. Elle permet
en outre de focaliser I'attention sur I’élément du systéme qui le mérite.

La sensibilité relative des trajectoires d’état optimales est étudiée a travers la sensibilité
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F1G. 5.8 - Comparaison des écarts relatifs du critére d’optimisation vis-a-vis de I’erreur sur
le paramétre 6; pour le systéme perturbé en conditions optimales nominales et perturbées.

du profil de concentration en NG L. Ces fonctions de sensibilité sont représentées sur la
Fig. 5.9, en conditions optimales nominales de fonctionnement, pour les paramétres les
plus influents du modéle réduit (cf. paragraphe précédent). Compte tenu du fait que la
sensibilité du critére J d’optimisation correspond a l’intégrale de ces profils de sensibilité,

e.g.

O 1 t O O O

= | |, O +sk, 1)+, (1) dt (5.33)
f 0 Jto

il est en effet naturel que les parameétres les plus influents vis-a-vis du critére le soient

également vis-a-vis du profil de concentration NGL ().

e De maniére générale, la sensibilité relative du profil de concentration en NGL par
rapport aux paramétres du modéle réduit croit réguliéerement en fonction du temps.
A mesure que le temps augmente, I’effet de ’erreur de commise sur les parameétres se
cumule et les trajectoires nominales et perturbées du systéme s’écartent en effet de
plus en plus. Ceci justifie que les conditions optimales de fonctionnement du systéme
perturbé dévient progressivement de celles du systéme nominal.

e Les fonctions de sensibilité du profil d’azote total par rapport aux conditions initiales
du modéle évoluent de fagon trés différente (Fig. inférieure droite). Ces sensibilités
sont élevées en début d’opération et diminuent ensuite réguliérement jusqu’a I'instant
final. Ce comportement résulte de 1’évolution rapide des composés correspondants
dans le réacteur. Il permet également d’expliquer que les coefficients de sensibilité du
critére d’optimisation par rapport aux conditions initiales du modéle soient faibles
sur ’ensemble de ’opération.

D’autre part, la comparaison des trajectoires de sensibilité de 1’état relatives a des condi-
tions optimales nominales et perturbées de fonctionnement donne de faibles différences
pour ’ensemble des paramétres et conditions initiales du modéle. Ces écarts sont illustrés
sur la Fig. 5.10 (gauche) pour le profil de concentration en NGL par rapport au para-
meétre 6. Les coefficients de sensibilité SZ} des paramétres d’optimisation sont également
représentés (Fig. 5.10 droite).

Au cours des deux premiers cycles d’aération, les durées minimales d’aération sont at-

teintes (a' = a? = t9%%) et les coefficients de sensibilité s, et s,2 des paramétres d’op-

min
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F1G. 5.9 — Sensibilité du profil de concentration en azote total vis-a-vis des erreurs com-

mises sur les paramétres et les conditions initiales du modéle réduit en conditions optimales
nominales.
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timisation correspondants sont nuls. Les deux profils de sensibilité de I’état sont donc
confondus jusqu’a I'instant de commutation t; du 3°"¢ cycle et ne se distinguent qu’au
cours des cycles d’aération suivants. On rappelle que les équations de sensibilité sont en
effet identiques dans les deux cas :

8f(1) 8f(1) "

0 : k=1t 4k~
sk (t) = + cok sit € [tc J ]
6, o= k=1...N,, (5.34a)
50 (t) OF ~ U~ o gye [t"“+ t’“_]
x 80T 8:BT T b "¢

et que seules les conditions de continuité différent aux instants de commutation ¢}. En
conditions optimales nominales de fonctionnement, les trajectoires de sensibilité de I’état
sont continues. En conditions optimales perturbées, elles présentent des discontinuités du
fait de la prise en compte des coefficients de sensibilité s, des parameétres d’optimisation :

50 (t’,f+> = ol (t’,f_> + (f(”

Les sensibilités des paramétres d’optimisation vis-a-vis des paramétres et des conditions
initiales du modéle réduit sont données sur la Fig. 5.11. Pour des raisons de commo-
dité, seule la sensibilité maximale des paramétres d’optimisation y est représentée, e.g.

max {’se’f }
i=1...N¢ a

Pour la plupart des paramétres et conditions initiales du modéle, le paramétre d’optimi-
sation le plus sensible est a® (Fig. 5.10 droite). Ce paramétre correspond au cycle durant
lequel les charges incidentes recues par 'unité de traitement sont les plus importantes,
i.e. lorsque l'intensité d’aération est la plus élevée. Ce résultat confirme I'idée regue se-
lon laquelle les profils optimaux d’aération sont trés sensibles aux fortes perturbations
incidentes du procédé.

—f® o7 5.34b
o) (5.340)

Les paramétres qui influent le plus sur le profil optimal d’aération du réacteur sont globa-
lement similaires & ceux détectés précédemment par I’analyse de la sensibilité du critére
d’optimisation (Fig. 5.7) et du profil de rejet d’azote total (Fig. 5.9). Il est également
intéressant de remarquer que de nombreux paramétres et conditions initiales influents du
modéle sont relatifs & I’évolution des composés organiques dans le réacteur (601, 65, Yy,
NNO.g» X oo et XDoo). Cette sensibilité montre 'importance du role joué par ces compo-
sés dans les processus de dégradation de 1'azote et illustre parfaitement les forts couplages
qui existent entre les différentes espéces chimiques dans les stations d’épuration a boues
activées.

Conclusions

Les résultats de I'analyse de la sensibilité du critére, des trajectoires d’état et du profil
d’aération sont cohérents et montrent que de nombreux paramétres et conditions initiales
du modéle influent, dans une large mesure, sur les conditions optimales de fonctionne-
ment du procédé. Néanmoins, il a pu étre vérifié que ’application des conditions nomi-
nales au systéme perturbé n’occasionne que de faibles écarts par rapport aux conditions
optimales perturbées, et ce du moment que les erreurs commises restent limitées. Ces
résultats conduisent a aborder la mise en ceuvre de la commande optimale du procédé
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F1G. 5.11 — Sensibilité des paramétres d’optimisation vis-a-vis des erreurs commises sur

les paramétres et les conditions initiales du modéle réduit.
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dans des conditions trés encourageantes. On peut cependant préciser d’ores et déja que
les performances de la commande optimale du procédé en boucle fermée seront largement
conditionnées par la précision des estimations en ligne de I'état et des paramétres du
modéle.

Une analyse similaire est menée dans le paragraphe suivant pour le probléme de minimi-
sation de la consommation énergétique de I'aérateur.

5.3.2 Cas de la minimisation de la consommation énergétique

[’analyse de la sensibilité des conditions optimales de fonctionnement relatives au pro-
bléme (1.36) de minimisation de la consommation énergétique de I’aérateur fait 'objet
de ce paragraphe. Les conditions optimales ont été préalablement calculées dans le para-
graphe 5.1.2 sur un horizon de 8 heures et en considérant les paramétres identifiés dans le
chapitre 4. Comme précédemment, ’analyse de la sensibilité du critére et des contraintes
est d’abord effectuée ; la sensibilité des trajectoires d’état et du profil d’aération est ensuite
présentée.

Sensibilité du critére et des contraintes

Le probléme de minimisation de la consommation énergétique de ’aérateur est décrit par le
systéme d’équations (1.36). Le critére d’optimisation et les contraintes de fonctionnement
de ce systéme ne dépendent pas des variables d’état du modéle. Sous des conditions
optimales nominales de fonctionnement, ces grandeurs ne sont donc pas influencées par
les erreurs commises sur les valeurs des parameétres et des conditions initiales du modéle
réduit. En revanche, ces erreurs influent directement sur les contraintes de rejet (actives)
du probléme.

L’analyse de la sensibilité du systéme perturbé en conditions optimales perturbées permet
de quantifier I'influence des contraintes du probléme sur le critére d’optimisation. Le
coefficient de sensibilité du critére résulte de plusieurs contributions :

7=1

e la variation propre du critére d’optimisation dJ, est nulle dans ce cas, puisque celui-ci
ne dépend que des paramétres d’optimisation ;

e les variations induites par les contraintes de fonctionnement du systéme sont égale-
ment nulles, puisqu’elles ne dépendent pas non plus de I’état du systéme;

e seule la contribution relative a la contrainte de rejet en azote total du probléme
engendre donc des variations du critére d’optimisation.

Ainsi, la sensibilité du critére d’optimisation en conditions optimales perturbées s’exprime
simplement sous la forme suivante® :

O O

Sgp = VNGLSgyap (5 36)
xo _ xo

SHO = VnGL SHNGL

1On rappelle qu’il s’agit ici de la seule contrainte d’état active du probléme.
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ou l'indice y¢y, fait référence a la contrainte de rejet en azote total. La comparaison des
sensibilités calculées en conditions optimales nominales et perturbées permet de vérifier
ces relations.

Les coefficients de sensibilité du critére d’optimisation sont donnés sur la Fig. 5.12. La
comparaison de ces valeurs avec celles relatives au probléme de minimisation des rejets
d’azote total (c¢f. Fig. 5.7) permet de vérifier que les ordres de grandeur des coefficients de
sensibilité sont globalement similaires dans les deux cas. Ce sont a nouveau les parameétres
spécifiques 0y, 05, Kpco et Kyp (ainsi que 6, dans une moindre mesure) d’une part, et
les parameétres cinétiques et steechiométriques Yy, inpur, Nvo,g €t Nnvo,, d’autre part, qui
apparaissent les plus influents. Les incertitudes sur le débit Q™ et la concentration S%,
incidents peuvent également induire de larges variations du critére d’optimisation ; les
coefficients de sensibilité correspondants indiquent d’ailleurs que ces perturbations sont
plus influentes vis-a-vis du probléme de consommation énergétique que du probléme de
minimisation des rejets. Les coefficients de sensibilités relatifs aux conditions initiales du
modéle réduit sont en revanche faibles et du méme ordre de grandeur dans les deux cas.
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F1G. 5.12 — Sensibilité du critére de minimisation de la consommation énergétique vis-a-vis
des erreurs commises sur les paramétres et les conditions initiales du modéle réduit.

Les valeurs élevées de certains coefficients de sensibilité confirment clairement la trés forte
influence de la contrainte de rejet d’azote total sur les conditions optimales de fonctionne-
ment du procédé. Lorsque le systéme est perturbé, les conditions optimales de fonctionne-
ment s’écartent sensiblement des conditions nominales. Ces différences sont illustrées sur
la Fig. 5.13 pour le paramétre 6;. Des résultats analogues sont obtenus pour I’ensemble
des parameétres influents du modéle réduit. La Fig. 5.13 gauche représente le dépassement
maximal de la contrainte de rejet d’azote total en fonction de I’erreur commise. Une erreur
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Dépassement de la contrainte (mg.L™")

Chapitre 5. Analyse de la sensibilité du modéle réduit

de 5% seulement sur la valeur de #; peut induire un dépassement de la contrainte de plus
de 0.3mg.L~! (soit une concentration maximale de 9.3 mg.L~!). Cet écart par rapport a
la limite réglementaire apparait d’ailleurs proportionnel & I’erreur commise. D’autre part,
la Fig. 5.13 droite montre qu'une augmentation supérieure a 10% du taux d’aération est
nécessaire pour éviter ce dépassement.

0.35 T T T T T T T T T T 0.15 T T T T T T T T T T
o Conditions optimales nominales —e— Conditions optimales nominales —e—
§ 03 Conditions optimales perturbées e - ¢ Conditions optimales perturbées e
= 01r . 1
@) 0.25 ]
> .
! 0.2 ¢ 1 S 005t . :
=
3 0.15 b g .
&) 2 L i
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= 005} 1 .
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s 3 | ] .
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o005 Ly ol b
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in In

Fiag. 5.13 — Comparaison des écarts relatifs de la contrainte de rejet d’azote total
(Fig. gauche) et du critére d’optimisation (Fig. droite) vis-a-vis de I'erreur sur le pa-
ramétre ¢, pour le systéme perturbé en conditions optimales nominales et perturbées.

Sensibilité des profils d’état et de commande

La sensibilité des trajectoires d’état et du profil d’aération est étudiée dans ce paragraphe,
de maniére a localiser les périodes de 'opération durant lesquelles les erreurs sur les pa-
ramétres et les conditions initiales du modéle ont le plus d’influence. L’évolution des
fonctions de sensibilité des rejets NG L (t) en conditions optimales nominales de fonction-
nement est proche de celle obtenue dans le cadre de la minimisation des rejets d’azote
total (cf. Fig 5.9) : (i) la sensibilité par rapport aux paramétres du modéle réduit aug-
mente progressivement au cours de l'opération, et (i) la sensibilité vis-a-vis des conditions
initiales est maximale en début d’opération et diminue ensuite réguliérement jusqu’a la
fin de I’horizon. Ces résultats ne sont pas présentés ici en raison de ces similitudes.

Les fonctions de sensibilité de ces mémes trajectoires en conditions optimales perturbées
sont plus intéressantes. Contrairement au probléme de minimisation des rejets d’azote
total, ces fonctions différent sensiblement de celles obtenues en conditions optimales no-
minales. Cette différence est illustrée sur la Fig. 5.14 (gauche) pour le paramétre ;. Les
raisons de ces écarts ont déja été précisées; ils résultent de la prise en compte ou pas des
coefficients de sensibilité s, des parameétres d’optimisation dans les conditions de conti-
nuité de équations de sensibilité (cf. § 5.3.1). Les fortes valeurs des coefficients s, (Fig. 5.14
droite) justifient que les écarts observés entre les deux fonctions de sensibilité des rejets
d’azote total soient conséquents.

Pour la plupart des paramétres et des conditions initiales du modéle réduit, les fonctions de
sensibilité sont alternativement positives et négatives selon les périodes de fonctionnement
et d’arrét du systéme d’aération (Fig 5.15). Cette alternance s’explique par la diversité
des mécanismes de dégradation mis en jeu dans le réacteur. Pour l'illustrer, le cas du
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F1G. 5.14 — Sensibilité du profil de concentration en azote total et des paramétres d’opti-
misation par rapport au paramétre 6.

paramétre #; est a nouveau considéré. Durant les phases d’aérobiose, la dégradation des
matiéres organiques est en compétition avec le processus de nitrification du point de vue
de la disponibilité en oxygéne dissous dans le réacteur (coefficient de sensibilité négatif) ;
au cours des périodes d’anoxie en revanche, le processus de dénitrification est favorisé par
la présence des composés organiques biodégradables (coefficient de sensibilité positif).

La sensibilité des paramétres d’optimisation a* est donnée sur la Fig. 5.16. A nouveau,
seuls les coefficients de sensibilité maximaux sont représentés pour des raisons de com-
modité. Dans la plupart des cas, c’est le paramétre relatif au 3°"¢ cycle d’aération qui
présente la plus forte sensibilité (e.g. Fig. 5.14 droite). Ce résultat montre, comme pour
le probléme de minimisation des rejet, que le profil optimal d’aération est trés sensible
durant les périodes ot la charge incidente est élevée. On peut remarquer d’autre part, que
les coefficients de sensibilité relatifs aux paramétres les plus influents du modéle réduit
sont ici particuliérement importants, avec des valeurs parfois supérieures & 10. La pré-
sence d’incertitudes, mémes faibles, sur la valeur de certains paramétres d’optimisation
peut ainsi modifier sensiblement les conditions optimales de fonctionnement du procédé.

Conclusions

Les résultats obtenus au terme de 'analyse de sensibilité apparaissent moins concluants
que pour le probléme de minimisation des rejets d’azote total. Si les coefficients et fonc-
tions de sensibilité du critére d’optimisation et des trajectoires d’état présentent des va-
leurs comparables dans les deux cas, la politique optimale d’aération apparait en revanche
beaucoup plus sensible aux erreurs commises sur certains paramétres et conditions ini-
tiales du modéle. Les perturbations incidentes influencent également notablement le profil
d’aération. Une mauvaise estimation en ligne de 1’état et des parameétres du systéme est
donc susceptible de dégrader notablement le bénéfice de I'optimisation. Ceci pourrait no-
tamment se traduire par la sous-estimation des besoins d’aération du réacteur lors de la
mise en ceuvre de la commande optimale du procédé, et occasionner de larges dépasse-
ments des normes de rejet. Il s’agira par conséquent d’y étre particuliérement attentif.
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F1G. 5.16 — Sensibilité des paramétres d’optimisation vis-a-vis des erreurs commises sur

les paramétres et les conditions initiales du modéle réduit.
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5.4 Conclusions

L’analyse de la sensibilité du modéle réduit apporte de nombreux résultats trés intéres-
sants pour une meilleure connaissance du fonctionnement optimal des petites stations
d’épuration a boues activées. Certains de ces résultats ne sont que la confirmation d’idées
admises, a juste titre, comme la forte sensibilité du systéme durant les périodes de sur-
charge. D’autres sont souvent intuitifs et cette analyse permet a la fois de les préciser et
de les quantifier. Enfin, ce type d’analyse permet de mettre en évidence des résultats qui
sont difficilement accessibles, méme intuitivement, comme ceux relatifs a la sensibilité des
profils optimaux d’aération en conditions optimales perturbées.

Une autre approche qu’il aurait été intéressant d’appliquer consiste & déterminer, pour
chaque paramétre et condition initiale, le domaine fermé autour du profil optimal d’aé-
ration a l'intérieur duquel les écarts vis-a-vis de la valeur nominale du critére restent
inférieurs & une tolérance donnée. Il deviendrait ainsi possible d’évaluer directement la
précision avec laquelle les conditions initiales et les paramétres du modéle doivent étre
connus. La difficulté d’une telle approche réside cependant dans la formulation du pro-
bléme d’optimisation correspondant et peu de résultats ont été proposés jusqu’a présent
dans ce sens (e.g. Eaton et Rawlings, 1990).

Pour le probléme de minimisation des rejets d’azote total, I’analyse de la sensibilité
du critére, des trajectoires d’état et du profil d’aération montre que l'utilisation de la
solution nominale ne dégrade pas de facon importante le bénéfice apporté par ’optimisa-
tion. Ces résultats sont encourageants pour la mise en ceuvre de la commande optimale
du procédé. Les résultats obtenus dans le cadre de la minimisation de la consommation
énergétique sont en revanche moins probant. Ils indiquent que les conditions optimales de
fonctionnement du procédé, et notamment le profil optimal d’aération du réacteur, sont
fortement sensibles aux erreurs commises sur les paramétres, les perturbations incidentes
et les conditions initiales du modéle réduit. Des erreurs d’estimations, méme faibles, pour-
raient avoir d’'importantes répercutions sur le comportement dynamique du procédé. Il
conviendra donc d’y étre particuliérement attentif dans le cadre de la commande optimale
en boucle fermée.

Pour la mise en ceuvre de ce type de schéma de commande, il est nécessaire de connaitre
I’état du systéme de maniére a calculer les politiques optimales d’aération du réacteur.
Certaines variables d’état ne sont cependant pas toujours mesurables en ligne. En raison
de la sensibilité des conditions optimales de fonctionnement du systéme aux erreurs sur
les conditions initiales du modéle, il est impératif d’utiliser un observateur d’état chargeé
d’estimer ces états a partir des mesures disponibles sur 'unité. D’autre part, certains para-
meétres, comme les paramétres spécifiques et les perturbations incidentes, sont susceptibles
de varier temporellement. Lorsque ces parameétres sont influents, il devient également né-
cessaire de les estimer en ligne. La pertinence des politiques optimales d’aération calculées
en ligne est ainsi directement conditionnée par la précision de ’observateur d’état et de
I’estimation paramétrique. Ces aspects font I’objet du chapitre suivant.
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CHAPITRE 6

Vers la commande optimale du procédé

La totalité est plus que la somme des parties

Métaphysique
ARISTOTE

Dans tout ce qui a été fait jusqu’a présent, les algorithmes d’optimisation considérés sup-
posent que les valeurs des variables d’état qui caractérisent le procédé sont instantanément
accessibles et que les valeurs des paramétres sont connues précisément. En pratique cepen-
dant, la mesure en ligne de certaines variables est fastidieuse et trés coiiteuse, voire méme
impossible, et les incertitudes vis-a-vis des paramétres et des perturbations incidentes sont
souvent importantes. Par ailleurs, ’analyse de sensibilité menée dans le chapitre précé-
dent montre que les conditions optimales de fonctionnement du procédé sont fortement
influencées par ces incertitudes, tant du point de vue de la minimisation des rejets d’azote
que de la minimisation de la consommation énergétique. Dans ce contexte, la mise en
ceuvre d’un schéma de commande en boucle fermée du procédé apparait indispensable.

L’objectif de ce chapitre n’est pas d’étudier de facon exhaustive les aspects
relatifs & 'implémentation numérique du probléme de commande optimale.
Dans cette perspective, il s’agit ici de proposer une méthodologie qui permette
de mettre en ceuvre ce type de commande.

Pour I'application des schémas de commande en boucle fermée, la connaissance des
variables d’état du procédé est essentielle. Ceci est d’autant plus vrai en commande op-
timale, puisque les variables d’état sont utilisées au sein d’un probléme d’optimisation
dynamique; il est donc impératif de les connaitre précisément sous peine d’optimiser un
systéme irréaliste. Or toutes les variables d’état que comporte le modéle réduit (cf. cha-
pitre 4) ne sont pas accessibles, bien que la taille de ce dernier soit nettement plus faible
que celle des modéles utilisés pour le calcul hors ligne des profils optimaux d’aération
(cf. Partie I). Pour pallier le manque de mesures, il est nécessaire d’avoir recours a des
algorithmes d’estimation en ligne de 1’état, appelés observateurs (ou encore capteurs logi-
ciels). Ces derniers utilisent un modéle de connaissance du procédé et des mesures issues
de capteurs physiques afin d’estimer les variables d’état qui ne sont pas accessibles. Les
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aspects relatifs & l'utilisation de ce type d’algorithmes pour estimer 1'état des petites
stations d’épuration & boues activées sont présentés dans la partie 6.1.

Les simplifications apportées au modéle ASM 1 lors de I’élaboration du modéle réduit
ont nécessité la définition de nouveaux parameétres susceptibles de varier temporellement.
L’analyse de la sensibilité du modéle réduit montre, d’autre part, que certains parameétres
influent fortement sur les conditions optimales de fonctionnement du procédé et peuvent
modifier sensiblement les conditions optimales de fonctionnement du systéme. Il s’agit
donc de pouvoir estimer en ligne ces paramétres (ainsi que les perturbations incidentes
lorsqu’elles ne sont pas mesurées), conjointement a ’état du systéme, sous peine de calculer
des politiques optimales d’aération peu réalistes et qui pourraient s’avérer préjudiciables
pour le procédé. Les aspects relatifs a ’estimation en ligne des paramétres du modéle
réduit font I'objet de la partie 6.2.

L’utilisation de ces algorithmes d’estimation conjointement aux algorithmes d’optimi-
sation dynamique du procédé est envisagé dans la derniére partie du chapitre (§ 6.3). Ces
derniers utilisent les estimations de 1’état et des paramétres du modéle réduit de maniére
a actualiser les politiques optimales d’aération du réacteur, et sont basés sur les concepts
de la commande prédictive des procédés.

6.1 Observateur d’état

Pour des raisons techniques ou économiques, les grandeurs susceptibles d’étre mesurées
en ligne sur les petites unités de traitement a boues activées (et plus généralement sur
les bioprocédés) sont peu nombreuses. Hormis la mesure de la concentration en oxygéne
dissous, aujourd’hui largement répandue, seules les concentrations en azote ammoniacal
et en nitrate sont accessibles en ligne a un cotit modéré, avec toutefois un délai de I'ordre
de 10 minutes. Des méthodes permettant de déterminer les concentrations des composés
organiques biodégradables et azotés existent pourtant (dosage, spectrométrie, efc.), mais
les durées nécessaires pour obtenir le résultat sont rédhibitoires, dans un contexte de
commande, par rapport a la vitesse d’évolution du procédé.

Afin d’estimer les concentrations non mesurées, il est nécessaire d’utiliser un observa-
teur chargé de reconstruire I’état du systéme a partir des grandeurs mesurées en ligne.
L’utilisation de ce type d’algorithme est courante en Génie des Procédés ; I’estimation de
I’état des procédés chimiques, pétrochimiques, biochimiques ou encore électrochimiques
a fait 'objet de nombreux travaux depuis le milieu des années 1970 (Soroush, 1998). Un
apercu des principaux algorithmes d’observation est donné dans le paragraphe 6.1.1. Pour
des raisons de temps, seule I'implémentation numérique du filtre de Kalman étendu est ici
envisagée. Les aspects relatifs a I'implémentation numérique de ce type d’observateur sont
détaillés dans le paragraphe 6.1.2; et les résultats obtenus dans le cadre de ’observation
des petites stations d’épuration a boues activées sont présentés dans le paragraphe 6.1.3.

6.1.1 Position du probléme

Les méthodes de supervision et de controle nécessitent de disposer de suffisamment d’in-
formation sur I’état d’un procédé, i.e. connaitre les variables d’état qui le définissent & un
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instant donné. En pratique, il est rare que ’ensemble des variables d’état d’un procédé
soit mesuré, et on est alors amené a estimer ces variables a 1’aide d’observateurs d’état.

,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,

u (t)a P > Procédé > y'mes (t)

Observateur |—— Z (1)

Yy

F1G. 6.1 — Observateur d’état d’un systéme dynamique.

Un observateur d’état est un systéme dynamique a la fois déterministe et stochastique
par certains aspects, basé sur un modéle mathématique et capable de reconstruire les
variables d’état inaccessibles & partir de mesures plus facilement disponibles. Le schéma
de principe d’'un observateur est donné sur la Fig. 6.1. Trois groupes sont représentés : le
procédé, le modéle dynamique et ’observateur d’état.

Afin d’exprimer le probléme d’observation sous forme mathématique, la classe des pro-
cédés dont le modéle dynamique est défini sous la forme générale (6.2) est ici considérée! :

z(t) = f(z(t) u(t),p) (6.2a)
y(t) = h(z(t)) (6.2b)
o £ € R", u € R™, p € R’ et y € R? désignent respectivement les vecteurs des variables
d’état, des entrées mesurables (temporelles ou discrétes) et des sorties mesurables; f et

h sont des champs de vecteurs réguliers (C*). A noter également que les vecteurs u (¢) et
p incluent & la fois les variables manipulables et les perturbations mesurables du systéme.

De maniére générale, un observateur d’état est un systéme dynamique de la forme :
nt) = Fn(t),y() u(t),p) (6.3a)
x(t) = H(n(t),y(t)) (6.3b)

ol & € R"™ correspond aux variables d’état estimées, F' et H sont des champs de vecteurs
réguliers, et 1) représente le vecteur d’état de ’estimateur. L’erreur d’observation e est
définie par :

e(t) = &) —a(t) (6.4)

!Dans le cadre de cette étude, la description générale (dans I’espace d’état) des procédés biotechnologiques
par le modéle non-linéaire (6.1) proposée par Bastin et Dochain (1990), n’est pas utilisée :

z(t) = K-px)—-D-x—Q+F (6.1)

ot x € R"™, € R, I € Rt=*" D ec R™=*" Q € R"™ et FF € R" désignent respectivement le
vecteur d’état, le vecteur des cinétiques réactionnelles, 1a matrice des coefficients de rendement, la matrice
des taux de dilution, le vecteur des taux d’alimentation et le vecteur des taux de rejets gazeux.
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Construire un observateur d’état revient donc a choisir les fonctions F' et H de sorte que
e = 0 soit un point d’équilibre asymptotiquement stable pour la dynamique de I'erreur
d’observation, et que la convergence vers ce point soit suffisamment rapide.

Observation des systémes non-linéaires

Historiquement développés en premier lieu pour I'estimation de I’état des systéme dy-
namiques linéaires, les observateurs de Kalman (Kalman, 1960; Kalman et Bucy, 1961)
et de Luenberger (Luenberger, 1964) se sont rapidement révélés inadaptés pour observer
I’état des systémes non linéaires. De nombreuses méthodes ont ainsi été proposées depuis
le début des années 1970 pour y remédier. Selon les concepts sous-jacents qu’ils mettent
en jeu, ces observateurs peuvent étre classés en 3 catégories (Soroush, 1998) :

e Les premiers résultent de ’extension directe des observateurs linéaires au cas des
systéme non-linéaires, e.g. le filtre de Kalman étendu (Jazwinski, 1974) ou ’ob-
servateur de Luenberger étendu (Zeitz, 1987). Ils ont été appliqués avec succés a de
nombreux procédés et font d’ailleurs partie des plus couramment rencontrés en Génie
des Procédés. Malgré leur popularité, plusieurs études ont cependant révélé que I’ap-
proximation linéaire des systéme non-linéaires pouvaient étre inadaptée (e.g. Gudi
et al., 1995; Valluri et Soroush, 1996). Il n’est pas garanti, en effet, que la dynamique
de l'erreur d’observation soit globalement asymptotiquement stable, et lorsque c’est
le cas, la stabilité de 'observateur est difficile & démontrer analytiquement.

e D’autres observateurs sont basés sur la résolution en ligne d’un probléme d’optimisa-
tion dynamique, e.g. la minimisation de la somme des erreurs quadratiques commises
sur I’état (Robertson et al., 1996; Wang et al., 1997; Alamir, 1999, 2001). L’hori-
zon d’optimisation (dans le passé) peut soit augmenter avec le temps, soit rester
constant (horizon glissant). Dans ce dernier cas, il est possible d’effectuer le rap-
prochement avec les algorithmes utilisés en commande prédictive. L’'intérét de ces
observateurs réside dans la possible prise en compte de contraintes dans le probléme
d’optimisation. Avec le développement des moyens de calcul, leur utilisation devient
aujourd’hui envisageable, de facon quasi systématique, pour de nombreux procédés.

e Enfin, les observateurs non-linéaires sont basés sur la notion de linéarisation du
systéme non-linéaire (vis-a-vis des variables d’état) par changement de variable, i.e.
empruntent les concepts utilisés en commande non-linéaire des procédés (Krener et
Isidori, 1983; Isidori, 1995). Cette classe inclue notamment ’observateur grand gain
(e.g. Gauthier et al., 1992; Gibon-Fargeot et al., 1994) et 1’observateur asymptotique
(Bastin et Dochain, 1990; Dochain et al., 1992). La plupart des résultats récents
relatifs & 'observation des systémes non-linéaires concernent ce type d’observateur.

Observateurs multi-taux

Pour de nombreux procédés, certaines mesures ne sont disponibles qu’a des instants assez
espacés et/ou de fagon irréguliére, et peuvent présenter d’importants délais. Ces pro-
blémes sont généralement la conséquence d’une instrumentation inadaptée du procédé. Il
s’agit cependant d’intégrer le maximum d’information afin d’estimer 1’état du procédé le
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plus précisément possible, i.e. utiliser des observateurs multi-tauz. Le besoin de ce type
d’observateurs a d’ailleurs été reconnu a de nombreuses reprises, pour les procédés chi-
miques, pétrochimiques et biochimiques (e.g. Ellis et al., 1988; Gudi et al., 1994, 1995,
1997; Mutha et al., 1997; Tatiraju et al., 1999a,b). Des exemples de mesures fréquentes et
sans délais sont la température, la pression, la concentration en oxygéne dissous ou encore
le potentiel redox; d’autre part, la concentration en biomasses pour les bioprocédés ou
de la masse moléculaire moyenne des polyméres en polymérisation sont des exemples de
mesures peu fréquentes et qui présentent des délais significatifs.

Le probléme général de 1'observation non-linéaire multi-taux consiste & définir un systéme
de la forme :

nt) = Fn),yt),u).p) (6.5a)
z(t) = H(n(t),y(t)) (6.5b)
pour un procédé non-linéaire décrit par le modéle suivant :
z(t) = f(x(t),u(t),p) (6.6a)
yi(t) = hi(x(t)), i=1...p (6.6b)
yi(tin) = hi(x(ty,—m)), i=1...p, k=12,... (6.6¢)

avec Yy’ € R” le vecteur des mesures lentes, t;, (k = 1,2,...) les instants de mesure
correspondants, 7; le délai associé aux mesures y. et F, H, b’ des champs de vecteurs
réguliers. Une condition nécessaire a I’observation de ce type de systémes est que le procédé
soit localement observable par rapport aux mesures rapides et aux mesures lentes. Il est
en effet fréquent en pratique que les seules mesures rapides ne permettent d’observer
qu’une partie de I’état du systéme.

L’observation multi-taux a initialement été étudiée dans le cadre du filtre de Kalman
étendu, pour un procédé de polymeérisation (Ellis et al., 1988); Gudi et al. (1994, 1995,
1997) ont proposé un algorithme similaire, intégrant deux échelles de temps, pour des
procédés biochimiques. Les problémes relatifs a I'utilisation de ce filtre pour ’observation
des systémes non-linéaires se retrouvent cependant avec I'observateur de Kalman étendu
multi-taux (cf. paragraphe précédent). Ces aspects ont motivé le développement d’ob-
servateurs non-linéaires multi-taux, mieux adaptés aux cas de fortes non-linéarités (e.g.
Tatiraju et al., 1999a,b). Une autre approche, couramment utilisée en Génie Electrique,
consiste & combiner des algorithmes lissants avec des filtres de Kalman (Hong, 1994;
Williamsom et al., 1996).

6.1.2 Observation de 1’état du modéle réduit

Le systéme dynamique utilisé pour décrire I’évolution du procédé (modéle réduit (4.21))
est non-linéaire et les mesures disponibles sont deux types : d’une part, des mesures
fréquentes de la concentration en oxygéne dissous dans le réacteur (e.g. toutes les 10
secondes), qui permettent d’observer le systéme durant les phases aérobies; d’autre part,
des mesures de la concentration en azote ammoniacal et en nitrate, moins fréquentes
(toutes les 10 minutes environ), afin d’observer le systéme en phases d’anoxie'. Dans ce

'On rappelle également que la concentration des composés organiques X%, n’est pas observable du-
rant les phases d’anaérobiose & partir de ces mesures. Etant donné que ces phases sont cycliques et de
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contexte, il s’agit donc d’utiliser un observateur adapté a I’étude des systémes non-linéaires
et de type multi-taux.

L’observation de 1’état des bioprocédés a été largement étudiée au cours des deux
derniéres décennies. En raison de leur facilité d’utilisation et de la simplicité des concepts
sous-jacents qu’ils intégrent, ’observateur de Luenberger étendu et le filtre de Kalman
étendu ont fréquemment été appliqués, avec succes le plus souvent, pour I'estimation des
procédés de traitement des eaux a boues activées notamment (e.g. Bastin et Dochain,
1990; Ayesa et al., 1991; Zhao et Kiimmel, 1995; Jeppsson, 1996; Julien, 1997; de Assis et
Filho, 2000).

La mise en ceuvre d’observateurs non-linéaires est de plus en plus fréquente pour I’esti-
mation de 'état des bioprocédés (e.g. Gauthier et al., 1992; Farza et al., 1997). En raison
de sa facilité d’implémentation, I’observateur asymptotique a fait I’objet de nombreuses
applications en traitement des eaux a boues activées (Bastin et Dochain, 1990; Marsili-
Libelli et Giovannini, 1997; Ryckaert, 1998; Hadj-Sadok et Gouzé, 2001). L’intérét de ce
type d’observateur est de supposer les cinétiques réactionnelles non structurées. Dans le
cadre de l'utilisation du modéle réduit (4.21) cependant, les conditions d’application de
I’observateur asymptotique ne sont pas satisfaites. Comme le vecteur ¢ des cinétiques
réactionnelles du modéle réduit (4.21) est de dimension 5, le nombre de mesures (m = 3)
est en effet inférieur au rang de la matrice K des coefficients de rendement (rg/C = 5)
(cf. note de bas de page !, p. 183). Pour I'appliquer, il s’agirait de supposer certaines
cinétiques réactionnelles connues, ce qui limiterait alors son intérét. L’utilisation d’obser-
vateurs basés sur la linéarisation exacte du systéme dynamique ou grand gain en revanche,
est restée marginale jusqu’a présent en traitement des eaux usées (Ryckaert, 1998).

Il conviendrait de comparer les performances de ces divers observateurs dans le cas de
figure étudié. Faute de temps cependant, seule I'utilisation du filtre de Kalman étendu
multi-taux a pu étre envisagée. Malgré les probléme mentionnés précédemment a propos de
ce type d’observateurs, les résultats obtenus sont concluants. Il est toutefois vraisemblable
que l'implémentation d’observateurs non-linéaires pourraient permettre d’améliorer ces
performances. Ces aspects devront faire I'objet d’études ultérieures.

Représentation du procédé

Faute de disposer des mesures expérimentales nécessaires, le procédé est représenté au
moyen de modéles mathématiques (modéle ASM 1 ou modéle réduit selon le cas), auxquels
des perturbations stochastiques sont superposées. La non-idéalité du procédé réel est ainsi
représentée par des systémes de la forme :

z = f(z,u,p,t)+wlt) (6.7a)
Yy = h(x)+v(t) (6.7b)

courtes durées, la non-observabilité des composés organiques durant ces périodes n’est cependant pas
problématique. Elle est n’éanmoins susceptible de ralentir la convergence de ’obsersateur.
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ou les perturbations stochastiques v (t) et w (¢) sont des bruits blancs gaussiens centrés
de covariances respectives Ry (t) et Qy (t) :

Elw(ty)] = 0 (6.8a)
Elwt) ' ()] = Qf(t) (6.8b)
Elv(t) = 0 (6.8¢)
Evty) v ()] = Ry(te) (6.8d)

L’initialisation des grandeurs Qy et Ry qui caractérisent la nature stochastique du modéle
est basée sur les écarts-types des erreurs impliquées :

Q; = diag [(Uabi)Q]lSiSn (6.9a)
Ry = diag [(09)2}19‘31 (6.9b)

Le filtre de Kalman étendu (EKF)

La technique des filtres de Kalman (Kalman, 1960; Kalman et Bucy, 1961) est une tech-
nique de filtrage générale applicable & des problémes d’estimation optimale, de prédiction,
de filtrage de bruit ou encore de commande stochastique. Leur construction est basée sur
la recopie de la dynamique du systéme original auquel un terme de correction est ajouté
en fonction des mesures disponibles. Pour le systéme dynamique (6.2) par exemple :

z(t) = f@@),u(t),p,t)+Ks-[y™ () - h(@ (1)) (6.10)

ou la matrice de parameétres ajustables Ky € R"*4, appelée matrice de gain, est déterminée
de sorte que les variances des erreurs de mesure et d’estimation soient minimales. En ce
sens, le filtre de Kalman est un observateur optimal. Bryson et Ho (1975) présentent
d’ailleurs le filtre de Kalman dans une approche mettant en paralléle la nature optimale
de cet observateur et ’optimisation dynamique.

Différentes formes du filtre EKF sont distinguées en fonction de la maniére dont sont
considérées (i) la propagation de Iétat estimé entre deux mesures et, (i7) la correction de
I’estimation au moment de la mesure. Dans le contexte de ’étude, le systéme dynamique
évolue rapidement, et les périodes d’échantillonnage des mesures peuvent étre importantes
(plusieurs minutes) ; ces aspects imposent la mise en ceuvre d’observateurs de type continu-
discret.

Filtre EKF simple-taux — Lorsque ’ensemble des mesures est disponible aux mémes
instants t;, les étapes de propagation et de correction du filtre EKF sont les sui-
vantes :

1. Propagation des estimations de [’état et de la matrice de covariance de l’er-
reur :

Durant cette phase, les équations différentielles décrivant les variations du vec-
teur d’état estimé Z et de la matrice de covariance de 'erreur P sont intégrées
entre ¢} | et ¢, afin d’en obtenir une prédiction, alors que la mesure n’a pas
encore été réalisée :

i(t) = flz (6.11a)
P(t) = P(t): fol.+ falz-P @)+ Q; (6.11b)
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ou f, = Baw—]; et P € R™" représente la matrice de covariance de l’erreur
d’estimation définie par :

P() = B|@H)-20) @0 -=21)] (6.11¢)

2. Correction des estimations de l’état et de la matrice de covariance de l’erreur :

Les mesures effectuées a I'intant ¢, sont utilisées pour corriger les estimations
Z (1) et P (¢, ) en minimisant erreur d’estimation :

B(t) = & (t0) + K [y (1) = Blag) (6.120)
P(t) = (Lo = Kpy Balar) | P (1) (6.12b)
Ika = P (t,;) . hZ; a(t) . [hm‘&(tlz) =P (t,;) . hg}&(t;) -l—Rf] - (6.12c)

ou h, = ;—"T.

L’évolution de la matrice de covariance P est donnée par I’équation de Riccati
(6.11b). Aussi, le calcul du gain de Kalman Ky peut étre comparé avec celui du gain
du régulateur optimal d’un systéme linéaire & critére quadratique (Bryson et Ho,
1975), ce qui rappelle son caractére optimal.

Le fait que P ne constitue qu’une approximation de la matrice de covariance réelle
des erreurs de prédiction explique qu’il ne soit pas possible de garantir la per-
formance du filtre, ni méme de prouver sa stabilité. Les équations du filtre EKF
supposent d’autre part que le modéle du procédé est exact ; aucune robustesse n’est
donc garantie contre les erreurs de modélisation.

Filtre EKF multi-taux — Lorsque les mesures sont disponibles & des instants ¢, diffé-
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rents, I’application du filtre de Kalman est similaire dans la mesure ou le modéle
utilisé est observable pour les différents ensembles de mesures. Dans le contexte de
I’étude, des mesures de concentration en oxygéne dissous sont disponibles fréquem-
ment, alors que les mesures des concentrations en azote ammoniacal et en nitrate ne
le sont qu’a des périodes plus longues (multiples des périodes des mesures rapides).
Hormis les périodes d’anaérobiose durant lesquelles aucune correction de la concen-
tration des composés organiques n’est possible, le modéle réduit est observable a
partir des seules mesures rapides (conditions aérobies) et des seules mesures lentes
(conditions d’anoxie).

Entre deux points de mesure successifs, la propagation de I’état et de la matrice P
de covariance de 'erreur est donnée par le systéme (6.11). Aux instants de mesure, la
matrice de gain de Kalman K¢, est calculée par la relation (6.12c). La taille de cette
matrice varie selon le type de mesure effectué et les conditions au sein du réacteur,
e.g dim Ky = 5 x 1 lorsque seule la concentration en oxygene dissous est mesurée,
dim Ky = 5 x 3 lorsque les concentrations en oxygeéne dissous, ammoniaque et ni-
trate sont disponibles simultanément, etc. La connaissance du gain permet ensuite
de corriger I’état et de la matrice de covariance de I’erreur selon les relations (6.12a)
et (6.12b).
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6.1.3 Application du filtre de Kalman étendu multi-taux

Les résultats relatifs & I'implémentation du filtre EKF multi-taux pour ’observation de
I'état du modéle réduit (4.21) font I'objet de ce paragraphe. L’objectif est d’estimer les
concentrations des composés organiques biodégradables X%, et d’azote organique soluble
S, a partir des concentrations en oxygéne dissous S%, en ammoniaque S%; et en nitrate
sta

Les performance du filtre EKF sont évaluées a ’aide de simulations mettant en jeu des
erreurs sur l'estimation de ’état initial & (¢y). L’influence des erreurs de modélisation du
procédé est également étudiée. Ces études sont nécessaires pour établir (i) la capacité du
filtre & reconstruire I’état du systéme (vitesse de convergence, etc.) et (ii) sa robustesse
vis-a-vis de I'inexactitude du modéle réduit (approximations relatives aux simplifications,
erreurs sur les parameétres, etc.). Dans les deux cas, les paramétres du modéle réduit sont
supposés connus : les valeurs préalablement estimées hors ligne données dans le Tab. 4.3
(p. 143) sont utilisées et les perturbations incidentes du systéme (Q™, X, Sity et

1) sont supposées mesurées en ligne.

L’initialisation du filtre EKF nécessite la donnée des écarts-types des erreurs de mesure
0y, de modélisation o ; et d’estimation initiale o ,. Les valeurs utilisées sont précisées dans
le Tab. 6.1.

TAB. 6.1 — Initialisation de ’observateur de Kalman.

Parametres Valeurs
oy 21071 2107t 10717
O 251072 251073 25107 51073 2.5107%]"
a [5.1071 510! 5107 51070 510717
o Les écarts-types des erreurs de mesure o, sont définis par :
oy = [Os?v“o Ogta O-Sg)a] (6.13a)

En pratique, ces valeurs doivent étre représentatives de la précision des mesures
fournies par les capteurs utilisés. Dans le cadre de cette étude, elles correspondent
aux bruits ajoutés aux mesures simulées par un modeéle de référence (modéle réduit
ou modéle ASM 1 selon le cas).

e D’autre part, les écarts-type des erreurs de modélisation o ; sont définis par :

Oz = |9x Bco

O'S%lo US?\?H US?\?D O'Sga (613b)
Le choix de ces valeurs est plus délicat. Il doit résulter d’'un compromis entre deux
aspects du filtre. Considérer des valeurs élevées permet d’améliorer la vitesse de
convergence de ’observateur, mais augmente en contrepartie la sensibilité des es-
timations vis-a-vis des bruits de mesure, i.e. diminue donc la robustesse du filtre.
Les valeurs données dans le Tab. 6.1 ont été obtenues par une approche de type

essais/erreurs.
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e Enfin, I'initialisation de la matrice de covariance P (t,) est basée sur les écarts-types
des erreurs d’estimation initiale :

Opr — [UX%ICO O‘S?\?O O‘S?\?H O‘S?\?D O’Sga] (6.130)
P(ty) = diag (o)) ..c, (6.13d)

Ces valeurs conditionnent la convergence du filtre en début d’opération, mais ont en
revanche peu d’incidence sur la précision des estimations. Les valeurs adoptées par
la suite (Tab. 6.1) ont également été choisies sur la base des résultats de différents
essais.

Erreur d’estimation de 1’état initial

Considérer des erreurs d’estimation sur ’état initial permet d’évaluer la capacité du filtre
a reconstruire ’état du procédé, ainsi que sa vitesse de convergence. Afin de s’affranchir
des erreurs de modélisation du procédé, les trajectoires de référence sont simulées au
moyen du modéle réduit et les mesures sont obtenues en superposant un bruit blanc a ces
trajectoires. Les conditions initiales de référence et estimées sont données dans le Tab. 6.2.

TAB. 6.2 — Conditions initiales du modéle de référence et de ’estimation.

Valeurs
x(to) [114.93 4.06 047 2.05 3.60]°
T(tg) [22986 812 094 4.10 7.21)7

Les erreurs d’estimation et la comparaison des profils réels et estimés des grandeurs mesu-
rées S&, S%,, et S8, sont respectivement représentées sur les Fig. 6.2 gauches et droites.
En raison du nombre important de mesures, ’estimation de la concentrations en oxy-
géne dissous converge rapidement vers la trajectoire de référence (courbes superposées)
et les écarts correspondants sont réduits (inférieurs a 0.1 mg.L ). Ces résultats illustrent
également la capacité de ’observateur a filtrer les bruits de mesure. La convergence des
estimations des concentrations en ammoniaque et en nitrate est nettement plus lente, de
I’ordre de plusieurs heures. Les écarts autour des trajectoires de référence sont également
plus importants pour les mesures lentes (compris entre 0.1 et 0.2 mg.L™!). Augmenter
les valeurs des parametres o¢ et o¢ . permet d’améliorer la convergence du filtre, mais
entraine une plus forte sensibilité de I’estimation vis-a-vis des bruits de mesure. Rappelons
que les valeurs des paramétres o, du filtre EKF ont été choisies de maniére a réaliser un
compromis entre ces deux aspects (cf. Tab. 6.1).

Les résultats de 'observation des concentrations X%, et S, sont donnés sur la Fig. 6.3.
Afin d’illustrer les propriétés de convergence du filtre EKF, une comparaison est établie
avec le comportement du systéme en boucle ouverte, i.e. sans observateur d’état.

e [’analyse du gain du filtre pour les différentes mesures montre que la correction de
Iestimation X%, est en grande partie liée aux mesures de concentration en nitrate,
et & moindre échelle, aux mesures d’oxygéne dissous. Cette deuxiéme contribution
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FIG. 6.2 — Résultats de I’observation du modéle réduit pour les mesures de S, S%%; et
S, : erreurs d’observation (Fig. gauche) et estimations des concentrations (Fig. droite).
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Chapitre 6. Vers la commande optimale du procédé

est cependant erronée (signe contraire) lorsque les erreurs d’estimation sont impor-
tantes; la convergence de l’estimation apparait ainsi plus rapide en boucle ouverte,
qu’en utilisant le filtre EKF (Fig. 6.3 haut). Ces aspects illustrent clairement les
limites du filtre EKF, et en particulier les probléme liés a la linéarisation du systéme
dynamique. Cette tendance s’inverse toutefois & mesure que Pestimation X%, se
rapproche de la valeur de référence, et 'utilisation du filtre de Kalman permet, a
terme, de reconstruire 'état X%, de fagon pertinente (écarts inférieurs & 1 mg.L. ™),
alors que ’estimation obtenue en boucle ouverte est biaisée.

e Contrairement au cas des composés organiques, I’observation de I’état S%, repose
essentiellement sur les mesures d’azote ammoniacal, les contributions des autres
mesures étant réduites. La convergence de 'estimation S%,, est rapide durant les
premiers instants. Elle est ensuite sensiblement plus lente, voire comparable a ’esti-
mation obtenue en boucle ouverte (Fig. 6.3 bas).

40

240

Filtre EKF ——
Sans observateur

Etat procédé
Etat estimé
200 - Sans observateur -

20

220 P\

20 ] 180 |

40 1 160 |
s ] 140 |

120

100 -

Beart Xpép — Xco (mgL™)

Concentration X%, (mg.L™})

-120 80

o o o o o o o o o o o o o o
(2] - o™ n N~ [} i (2] — [32] n ~ (<] i
— — - - - N - - - — — N
Temps (h) Temps (h)
1 - : 45 — ‘
Filtre EKF —— Etat procédé

0.5 Sans observateur - Etat estimé

35 Sans observateur - f

Ecart §7¢ — St (mg.L~)

Concentration S%, (mg.L™!)

0.5 - B
25 ‘ ‘ ‘ ‘ ‘ 0 ‘ ‘ ‘ ‘ ‘
o o o o o o o o o o o o o o
o S S S s o S o o s S S S S
(2] - o™ n N~ [} i (2] — [32] n ~ (<] i
— — - - - N - - - — — N
Temps (h) Temps (h)

FiG. 6.3 — Résultats de 1'observation des états S8, et X%, du modéle réduit pour
les mesures de S%, S%; et S%, : erreurs d’observation (Fig. gauche) et estimation des
concentrations (Fig. droite).

Les résultats obtenus en considérant des erreurs sur l’estimation de 1’état initial montrent
que le filtre EKF permet de reconstruire les deux variables d’état X%, et S%, & partir
des mesures de S%', S%; et S%, de fagon satisfaisante, mais que la vitesse de convergence
de 'observateur est malgré tout lente. L’estimation de ces deux concentrations repose
en grande partie sur les mesures en ammoniaque et en nitrate. Elle est donc largement
pénalisée par leurs faibles fréquences. L’utilisation du filtre EKF peut également étre

mise en cause. Ce type d’observateur est en effet basé sur la linéarisation du systéme
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6.1. Observateur d’état

dynamique, et le nombre élevé de paramétres (c¢f. Tab. 6.1) rend leur réglage parfois
délicat. L’utilisation d’observateurs non-linéaires, plus simples & régler et réputés plus
performants, devrait vraisemblablement permettre d’améliorer la qualité de ’observation.

Erreur de modélisation du procédé

Afin d’établir 'influence des erreurs de modélisation sur le comportement de I’observateur,
I’estimation de 1’état du modéle réduit est ici étudiée en générant les mesures au moyen
du modéle ASM 1. Les paramétres du filtre EKF, ainsi que les états initiaux de référence
et estimés, sont identiques a ceux utilisés précédemment (cf. Tab. 6.1 et 6.2).

Les estimations des concentrations mesurées S%, S8, et S%, ne posent pas de problémes
particuliers : la convergence des estimations de concentration en oxygéne dissous vers I’état
de référence du procédé est rapide en raison du nombre important de mesures, alors que
les estimations des concentrations en ammoniaque et nitrate convergent plus lentement,
aprés plusieurs heures. Ces résultats ne sont pas représentés ici en raison de leurs fortes
similitudes avec ceux donnés sur la Fig. 6.2.

Les estimations des concentrations X%, et S%, présentent plus d’intérét. Une compa-

raison est établie entre les profils de référence (modéle ASM 1) et les profils estimés (filtre
EKF) sur la Fig. 6.4. Durant les premiéres heures, le comportement du filtre est simi-
laire & celui obtenu précédemment en générant les mesures par le biais du modéle réduit
(Fig. 6.3); les estimations convergent vers le profil de référence en quelques heures. Au
cours de la seconde partie de la journée cependant, les estimations présentent des diffé-
rences de faibles amplitudes avec les profils de référence. L’utilisation du filtre EKF n’est
pas le seul responsable de ce comportement. Ces écarts résultent également des erreurs
de modélisation du procédé, et notamment des erreurs commises sur les paramétres du

modéle réduit (variations temporelles, erreurs d’estimation, etc.). Comme les composés

, . . e Xba
non mesurés apparaissent uniquement sous la forme de termes cinétiques ¢#; ——2<2_——
KDCO"’XDGCO

et 0, 5%, dans les dynamiques des concentrations en S%, 5%, et S8, des erreurs sur les
\@leurs de§ parameétres 0, 04 et Kpco peuvent biaiser les estimations des concentrations
X o et S%, : une surestimation (resp. sous-estimation) du paramétre 6, par exemple,
donne lieu & une sous-estimation (resp. surestimation) de la concentration S%,. Il a pu
étre vérifié qu’en revanche les valeurs de ces termes cinétiques sont correctes, proches

de celles des termes pg X5, Ki%;ba et 1, X2, S% définis dans le modele ASM 1 (cf.
9 S 9
Tab. 1.2, p. 18).

6.1.4 Conclusions

Les aspects relatifs & ’observation du modéle réduit ont fait 'objet de cette partie. Les
résultats présentés sont relatifs a ’utilisation du filtre de Kalman étendu. Ils montrent que
I’application de cet observateur permet de reconstruire les variables d’état non mesurées du
procédé de facon précise lorsque les paramétres du modéle et les perturbations incidentes
sont connues. La vitesse de convergence des estimations est cependant lente en raison de
la faible fréquence des mesures en ammoniaque et en nitrate, et des défaillances du filtre
de Kalman étendu ont pu étre détectées lorsque les écarts avec les trajectoires de référence
sont importants. L’utilisation d’observateurs non linéaires pourrait permettre d’améliorer
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FiG. 6.4 — Résultats de 1'observation des états S8, et X%, du modéle réduit pour

les mesures de S%, S%, et S8,

concentrations (Fig. droite).

: erreurs d’observation (Fig. gauche) et estimation des
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6.2. Estimation conjointe de I’état et des paramétres

ces estimations.

D’autre part, lorsque les erreurs de modélisation sont prises en compte, une dégradation
des performances de I'observation est également constatée. Ces biais d’estimation sont en
grande partie liés aux erreurs commises sur les parameétres du modéle réduit. La mise en
ceuvre d’une estimation conjointe des paramétres et de I’état du systéme apparait donc
clairement nécessaire. Ces aspects font ’objet de la partie suivante.

6.2 Estimation conjointe de 1’état et des parameétres

L’estimation en ligne des paramétres du modéle réduit résulte d’'une double nécessité.
D’une part, I’analyse de la sensibilité réalisée dans le chapitre 5 démontre que certains
paramétres sont trés influents vis-a-vis des conditions optimales de fonctionnement du
procédé. D’autre part, les résultats présentés dans la partie précédente montrent que les
erreurs commises sur les valeurs des parameétres peuvent biaiser I’estimation des variables
d’état non mesurées.

Les aspects relatifs a I’estimation en ligne des parameétres du modéle réduit font ’objet
de cette partie. Les principales méthodes d’estimation paramétrique, puis d’estimation
conjointe des paramétres et de I’état, sont briévement rappelées dans le paragraphe 6.2.1.
Il n’a pas été possible, pour des raisons de temps, de comparer ces différentes approches.
Seule l'utilisation d’un algorithme des moindres carrés non récursifs est ici envisagée.
L’application de cette méthode est détaillée dans le paragraphe 6.2.2; les résultats obtenus
sont ensuite présentés dans le paragraphe 6.2.3.

6.2.1 Position du probléme

Le probléme général de I'estimation paramétrique est celui de représenter des mesures
données & partir d’'un modéle du procédé. Etant donné un modéle comportant des pa-
ramétres indéterminés, un estimateur paramétrique calcule la valeur des paramétres de
sorte que les prédictions du modéle soient les plus proches possibles des mesures corres-
pondantes. L’identification hors ligne permet de caler le modéle & partir d'un ensemble
donné de mesures (issues d’une ou de plusieurs phases d’opération du procédé). Dans le
cadre de I'identification en ligne en revanche, le procédé est en opération et il s’agit d’es-
timer les paramétres a partir des seules mesures passées et présentes disponibles. C’est ce
second type d’estimation qui est ici étudié.

Estimation en ligne des paramétres

De maniére générale, un estimateur paramétrique est un systéme dynamique de la forme :

é(t) = G(&(1),y(@),u(t),p) (6.14a)
6() = Q&) y(t),u(t) p) (6.14b)

pour un procédé non-linéaire décrit par le modéle :
y@t) = gy(),u(t),p,0) (6.14c)
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ou O € R? désigne les paramétres du procédé, le vecteur 0 € R est constitué des valeurs
des parameétres estimés, G, Q, g sont des champs de vecteurs réguliers, et & représente
le vecteur d’état de ’estimateur paramétrique. La construction de I’estimateur consiste
a choisir les fonctions vectorielles G et Q@ de sorte que 1’écart entre les valeurs réelles et
estimées des paramétres tende asymptotiquement vers zéro et que cette convergence soit
suffisamment rapide.

Parmi les méthodes existantes d’estimation en ligne des paramétres, on peut citer les
suivantes :

e L’estimation des paramétres wvia la prédiction de Dl’erreur d’estimation
— Cette approche est basée sur les méthodes de gradients, e.g. l'algorithme des
moindres carrés récursifs (et ses variantes), avec ou sans facteur d’oubli, en utilisant
une matrice de gain de trace constante ou non, etc. (Soderstrom et Stoica, 1989;
Astrom et Wittenmark, 1990; Landau, 1990; Corriou, 1996).

e L’estimation des paramétres via ’observation de I’état du procédé — Ce
type de méthode nécessite de définir un modéle dynamique pour chaque paramétre
inconnu ; I'utilisation de modéles de type marche aléatoire ou rampe aléatoire est
fréquente en pratique (Stephanopoulos et San, 1984; Kosanovitch et al., 1995). Un
observateur d’état, e.g. observateur EKF (de Valiére et Bonvin, 1989; Gudi et al.,
1994, 1995; Eligabe et al., 1995; Semino et al., 1996; Sirohi et Choi, 1996) ou ob-
servateur non-linéaire (Oliveira et al., 1996; Farza et al., 1997, 1998; Soroush, 1997;
Perrier et al., 2000), est utilisé afin d’estimer les paramétres, au méme titre que les
autres variables d’état du systéme dynamique étendu.

e L’estimation des paramétres via 1’application des méthodes d’optimisa-
tion — Par cette approche, les paramétres estimés s’obtiennent en résolvant en ligne
un probléme d’optimisation dynamique, e.g. la minimisation de la somme des car-
rés des écarts de prédiction (algorithme des moindres carrés non récursif, Robert-
son et al., 1996; de Mathelin et Lozano, 1999; Dimogianopoulos et Lozano, 2001).
L’implémentation numérique est plus fastidieuse que celle des deux approches pré-
cédentes. Les temps de calcul impliqués sont également plus longs, mais ne sont
désormais plus problématiques avec I’amélioration des moyens de calcul.

Sous certaines hypothéses, il est possible de démontrer que ces trois méthodes peuvent
conduire & des résultats analogues. L’estimation des paramétres par la résolution d’un
probléme d’optimisation sur un horizon glissant, par exemple, peut donner des résul-
tats analogues a ceux de 'algorithme des moindres carrés récursifs avec facteur d’oubli
(de Mathelin et Lozano, 1999).

Estimation conjointe de 1’état et des paramétres

[’estimation adaptative est un moyen d’améliorer les performances d’un observateur d’état
lors d’un changement de conditions opératoires et en présence de perturbations non me-
surées et d’erreurs de modélisation. Elle permet d’estimer conjointement I’état et les pa-
ramétres du modéle du procédé. Deux types d’approches peuvent étre appliquées.

e Estimer simultanément I’état et les paramétres — Un modéle dynamique est
défini pour chaque paramétre (e.g. marche aléatoire). L’utilisation d’un observateur
d’état (e.g. EKF, observateur non-linéaire) permet alors d’estimer les variables d’état
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du modéle dynamique étendu, i.e. les variables d’état et les paramétres du modéle
initial (Stephanopoulos et San, 1984; de Valiére et Bonvin, 1989; Bastin et Dochain,
1990; Limqueco et al., 1991; Gudi et al., 1994; Elicabe et al., 1995; Semino et al.,
1996).

e Estimer 1’état et les parameétres de facon séquentielle — Les estimations
des variables d’état obtenues au moyen d’un observateur d’état sont utilisées pour
I'estimation des paramétres (Bastin et Dochain, 1990; Dochain et Perrier, 1993; Zhao
et Kiimmel, 1995; Stigter et al., 1999). En pratique, les différents types d’observateurs
présentés dans le paragraphe 6.1.1 sont susceptibles d’étre appliqués (e.g. EKF,
observateur grand gain, etc.); l'estimation paramétrique, d’autre part, peut étre
réalisée par les méthodes d’estimation en ligne décrite dans le paragraphe précédent.
C’est ce type d’approche, dont le schéma de principe est détaillé sur la Fig. 6.5, qui
est utilisé par la suite.

- T (tpy1)
o= f(z,u,p,0) > y=h(x) —— y(tr)
u(t), p 5 = Procédé e — Y7 (th)
z (1)), 6, —+
) = (Observateur - T (th1)
L Estimateur ~
— Oin

——| paramétrique

F1G. 6.5 — Estimation conjointe de I’état et des parameétres d’un systéme dynamique par
I’approche séquentielle.

6.2.2 Estimation en ligne des paramétres du modéle réduit

Lorsque les paramétres du modele réduit sont connus, 1’utilisation d’un observateur d’état
permet de reconstituer de fagon précise I’état du procédé (cf. § 6.1.2). En revanche, une
dégradation des performances de I'observateur est constatée lorsque ces paramétres pré-
sentent des variations temporelles. Ceci se manifeste notamment par la présence d’un
biais d’estimation lors de la reconstruction des variables d’état non mesurées du systéme
dynamique. Afin d’améliorer la qualité de I'observation, il apparait nécessaire d’estimer
conjointement les paramétres et les variables d’état. Cette nécessité est d’ailleurs d’au-
tant plus marquée que les conditions optimales de fonctionnement du procédé sont trés
sensibles aux erreurs commises sur certains parameétres du modéle réduit (cf. chapitre 5).
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L’estimation en ligne des paramétres est ici envisagée par la méthode des moindres
carrés non récursifs (non recursive least square, NRLS). Le probléme d’optimisation dy-
namique correspondant est formulé sur un horizon de durée constante (horizon glissant)
et un facteur d’oubli p est utilisé afin de limiter 'influence des mesures passées au bénéfice
des mesures plus récentes. Ce probléme s’écrit :

k
), = arg{o min  J = Z e Hk=D) [(fn\—w)TV/(i—m)]t}

k> Tk—N. .
’ m i=k—Npm

soumis a : e(t) = fOD(x),0r), tin, <t <t (6.15)
(th-nNw) = Th-n,
0" < 6, < 6"
L U

" < x_pn, < T
ou N, représente le nombre de mesures sur 1’horizon d’identification, t; (k — N, < i < k)
les instants d’échantillonnage, & ’estimation de 1’état du procédé, # une matrice de
pondération (diagonale) et £, £ le modéle réduit (4.21) respectivement avec et sans
le terme d’apport d’oxygéne kra (Sgat — Sg“).

Il est & noter que le systéme (6.15) est équivalent au probléme (4.41) défini pour I'iden-
tification hors ligne des paramétres du modéle réduit (cf. § 4.3.3, p. 139). L’application
de la méthode de I’adjoint permet d’exprimer analytiquement le gradient du critére J
d’identification :

(12)
Ve, d = Z / AT ageT dt (6.16a)
i=k—Np, +1 ;- 0,
Varna d = Xy, (6.16b)

ol les variables adjointes X sont solutions du systéme différentiel suivant! :

T r Of"?
A= N (6.16¢)
avec la condition terminale : A (t;) = 2e —uk=i) (g — :13) W (6.16d)

et les conditions de discontinuité : X (t;7) = X (t]) +2e "~ ) (x — w)t+ - W (6.16¢)
Comme précédemment, le probléme d’optimisation (6.15) est résolu par la méthode SQP
(code de calcul NLPQL, Schittkowski, 1985) et I'intégration du TPBVP état/adjoint est
assuré par la méthode DASSL (Brenan et al., 1989).

1On rappelle que le systéme adjoint est continu aux instants de commutation ti et tJ de ’aérateur :

A7) = A@BT) . i=1.0N

A(tg’) - A(t{;*), j=1...N.—1
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6.2.3 Applications de l’algorithme des moindres carrés non ré-
cursif

Les résultats relatifs a I’estimation en ligne des paramétres du modéle réduit par la mé-
thode NRLS font ’objet de ce paragraphe. Cet algorithme d’estimation est utilisé conjoin-
tement & ’observateur EKF' selon le principe illustré sur la Fig. 6.5. Les paramétres de
réglage et d’initialisation de ’observateur sont les mémes que ceux définis dans le Tab. 6.1
(p. 189). D’autre part, 'estimation des paramétres par 1'algorithme NRLS est effectuée
sur un horizon glissant de 2 heures, avec des périodes d’échantillonnage de 10 minutes
entre deux points de mesure successifs et en considérant un facteur d’oubli p = 1071
Considérer un horizon de 2 heures permet notamment d’assurer qu’une partie du fonc-
tionnement du réacteur se fait en condition d’aérobiose, et évite ainsi les problémes liés
a Iidentifiabilité de certains paramétres en conditions d’anoxie ou d’anaérobiose. A noter
également que ce type d’approche est tout a fait applicable en pratique dans la mesure
ou la résolution du probléme (6.15) nécessite entre 60s et 90s de temps de calcul'.

Les résultats présentés sont de deux types :

e Dans un premier temps, I’ensemble des variables d’état du modéle réduit est supposé
mesuré en ligne. Le role joué par 'observateur EKF est alors limité au filtrage des
mesures disponibles, dans le but de réduire I'influence des bruits de mesure, i.e.
robustifier I'algorithme d’estimation paramétrique. Les trajectoires de référence sont
directement simulées au moyen du modéle réduit et des échelons sont imposés sur les
valeurs des paramétres. Procéder ainsi permet de tester la capacité de ’algorithme
NRLS & estimer les variations des paramétres du modéle réduit, ainsi que sa vitesse
d’adaptation.

e En second lieu, I'état du procédé est supposé partiellement mesuré (concentrations
S, S%; et S uniquement) et les trajectoires de référence correspondent au mo-
déle ASM 1 de maniére & tenir compte des erreurs de modélisation du procédé. La
procédure d’estimation conjointe séquentielle est appliquée : les estimations des va-
riables d’état X%, S%,, sont utilisées pour actualiser les valeurs des paramétres
du systéme. Ce type d’approche permet d’évaluer les performances de 1’observa-
teur /estimateur conjoint dans un contexte de fonctionnement proche de celui du
procédé.

Validation de la méthode d’estimation

[’étape de validation nécessite d’analyser les performances de 'algorithme NRLS pour
I’estimation en ligne des parameétres du modéle réduit. Il s’agit notamment d’évaluer la
précision des estimations et la rapidité de convergence de l'algorithme. Pour cela, I'en-
semble des concentrations du systéme est supposé mesuré (modéle réduit + bruit) et des
échelons sont imposés sur les valeurs des paramétres du modéle réduit. Les cas ou les
concentrations incidentes du systéme sont mesurées ou pas sont envisagés successivement.

Cas ou les perturbations incidentes sont mesurées en ligne :
[’analyse de la sensibilité des conditions optimales de fonctionnement du procédé

1Temps CPU pour des PC équipés de processeurs AMD-Athlon® cadencés a 1.2 GHz.
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permet d’établir que certains parameétres du modéle réduit sont fortement influents
(cf. § 5.3). Les aspects relatifs a I'identifiabilité théorique et pratique de ce modéle in-
terdisent cependant d’identifier, de facon systématique, I’ensemble de ces paramétres
(cf. § 4.3). 1l existe en effet de fortes corrélations entre les paramétres stoechiomé-
triques Yy, inpy et les paramétres spécifiques 61, 05, 0, et Kpco ; des corrélations
existent également entre certains paramétres spécifiques, e.g. 05, Knyp et 61, Kpco-

Conformément a ces résultats, seule I'estimation des parameétres 6; (1 < i < 5) est
ici envisagée ; les valeurs des autres paramétres sont celles définies par défaut dans le
Tab. 4.1 (p. 141). En pratique, faute de pouvoir estimer en ligne certains parameétres
importants, il sera nécessaire d’effectuer une identification paramétrique hors ligne,
préalablement & la mise en ceuvre de I'observateur /estimateur conjoint.

Les résultats de ’estimation en ligne sur une journée sont présentés sur la Fig. 6.6.
Ces résultats établissent clairement la capacité de 'algorithme NRLS & estimer les
variations des paramétres du modéle réduit. Il permettent également de vérifier que
I’adaptation est rapide suite a une variation brutale des paramétres. Des variations
d’amplitudes parfois importantes sont cependant constatées autour des valeurs de
référence des paramétres. Ces incertitudes résultent en partie des bruits de mesure,
et ce malgré I'utilisation de 1’observateur EKF pour le filtrage des données. L’exis-
tence de faibles corrélations entre les parameétres estimés peut également en étre
a 'origine. C’est le cas notamment pour les paramétres 6, et 65, ou encore pour
les paramétres 6, et 05; on peut d’ailleurs vérifier que I’augmentation de I'un des
paramétres entraine une augmentation de ’autre, et réciproquement.

Cas ou les concentrations incidentes ne sont pas mesurées en ligne :

Les concentrations incidentes X%, et S%, disposent également d’une forte in-
fluence vis-a-vis des conditions optimales de fonctionnement du procédé (cf. § 5.3).
La méconnaissance de ces perturbations rend nécessaire leur estimation au méme
titre que les autres paramétres du modéle réduit. Du point de vue de I'identifiabilité
pratique, les concentrations incidentes X1, et S%,; sont cependant respectivement
corrélées avec les paramétres 6, et 0, (cf. § 4.3.4). L’estimation de ces concentra-
tions est ici retenue au détriment des paramétres 0, et 6,. Ce choix est motivé par
les fortes variations journaliéres que connaissent ces perturbations.

Les résultats de 'estimation des concentrations X%, et S¥,; au cours d’une jour-
née sont donnés sur la Fig. 6.7 (les résultats relatifs a ’estimation des paramétres 6,
03, 05 ne sont pas présentés ici du fait de leurs similitudes avec ceux obtenus précé-
demment, Fig. 6.6). Ils démontrent que 'application de P’algorithme NRLS permet
d’estimer ces perturbations de facon pertinente. A nouveau, les variations observées
autour des valeurs de référence sont induites par les bruits de mesure. Elles résultent
également de la compensation des erreurs commises sur les valeurs des paramétres
0, et 0, (parameétres non estimés).

Estimation conjointe de I’état et des paramétres
L’application de I'algorithme NRLS permet d’estimer les variations des paramétres et des

perturbations incidentes du procédé de fagon satisfaisante lorsque ’ensemble des variables
d’état du procédé est mesuré. En pratique cependant, certaines concentrations ne sont
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F1G. 6.6 — Résultats de I'estimation en ligne des paramétres du modéle réduit par la

méthode des moindres carrés non récursifs lorsque les perturbations incidentes sont me-
surées.
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F1G. 6.7 — Résultats de I'estimation en ligne des concentrations incidentes
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par la méthode des moindres carrés non récursifs.

pas accessibles en ligne. Il devient alors nécessaire d’estimer conjointement 1’état et les
paramétres du modéle réduit (concentrations incidentes incluses).

Les résultats présentés dans ce paragraphe correspondent a I'utilisation séquentielle de
I'observateur EKF et de l'algorithme NRLS. Les concentrations incidentes sont suppo-
sées inconnues et les mesures de référence en S, S8, et S8, sont générées par le mo-
déle ASM 1. Ceci permet de tenir compte des erreurs de modélisation du procédé et
de se rapprocher ainsi le plus possible des conditions réelles d’application de 1'observa-
teur/estimateur conjoint. En raison des corrélations qui existent entre les paramétres du
modele, seuls les paramétres spécifiques 6, 05, 05 et les concentrations incidentes X%,

i, sont estimés ; les valeurs des autres paramétres du modeéle réduit étant celles définies
par défaut dans le Tab. 4.1 (p. 141).

Les résultats de ’estimation des paramétres et des concentrations incidentes sur 24 heures
sont illustrés sur la Fig. 6.8. Les estimations des trois paramétres spécifiques 6, 03, 05 sont
précises et les fluctuations autour des valeurs de référence sont limitées. L’évolution de la
concentration incidente X7, est également correctement représentée. Un certain retard
vis-a-vis du profil de référence est toutefois constaté lorsque ce dernier évolue rapidement
en raison du temps d’adaptation de I'algorithme d’estimation. La concentration incidente

in. est en revanche largement sous-estimée. Cet écart résulte de la surestimation de la
valeur du paramétre 6, (valeur par défaut) : sous-estimer la valeur de S¥,; permet ainsi
d’équilibrer le bilan global d’apport en ammoniaque D™ S%,, + 6, S4,. L’estimation de
ce terme d’apport est illustrée sur la Fig. 6.9 (droite).

Les résultats de 'observation des variables d’état non mesurées X%, et S%, sont repré-
sentés sur la Fig. 6.10.

e La concentration des composés azotés organiques solubles est correctement estimée.
Seuls de faibles écarts (inférieurs a 0.1 mg.L~!) sont en effet constatés par rapport &
la concentration de référence. Ceci est lié au fait que le paramétre 05 est estimé avec
précision (Fig. 6.8).

e Au contraire, I’estimation de la concentration des composés organiques biodégra-
dables est largement biaisée. L’origine de cette surestimation (de I'ordre de 30 mg.L™!)
réside dans la mauvaise estimation du terme global d’apport de ces composés en dé-
but d’opération (Fig. 6.9 gauche). Mais bien que 1'estimation de ces apports converge
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F1G. 6.8 — Résultats de I'estimation en [ligne des paramétres et des perturbations du

modéle réduit par la méthode des moindres carrés non récursifs lorsque les concentrations
incidentes ne sont pas mesurées.
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F1G. 6.9 — Résultats de ’estimation en ligne des taux de formation interne et d’apport

des composés X%, (Fig. gauche) et S8, (Fig.droite) par la méthode des moindres carrés
non récursifs.

vers la valeur réelle aprés une dizaine d’heures, le biais d’observation ne s’atténue
pas. L’observateur EKF n’apparait pas en mesure de corriger I’estimation de X% ,.
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F1G. 6.10 — Résultats de 1'observation des concentrations X%, (Fig. gauche) et S%,
(Fig. droite) lors de 'estimation conjointe de 1’état et des parameétres du modéle réduit.

6.2.4 Conclusions

L’estimation conjointe de I'état et des paramétres par I'utilisation séquentielle du filtre de
Kalman étendu et de 1’algorithme des moindres carrés non récursif a été présentée dans
cette partie. Les résultats obtenus en considérant toutes les variables d’état mesurées
démontrent 'aptitude de l'algorithme NRLS & estimer les valeurs des parameétres et,
le cas échéant, des concentrations incidentes du systéme. Lorsque I’état du procédé est
partiellement mesuré et que les erreurs de modélisation sont prises en compte, les résultats
obtenus sont moins concluants. En particulier, la concentration des composés organiques

biodégradables apparait biaisée lorsque I'estimation initiale de la concentration incidente
de ces mémes composés est incorrecte.

A nouveau, il semble que 'utilisation d’un observateur non-linéaire puisse permettre
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d’améliorer P’estimation des composés X% ,. Ce méme type d’observateur pourrait éga-
lement étre appliqué pour ’estimation conjointe et simultanée de 1’état et des parameétres
du modéle réduit. Si aucune amélioration majeure n’était malgré tout obtenue, il serait
nécessaire de considérer des mesures supplémentaires. Faute de pouvoir mesurer directe-
ment la concentration de X pco, il pourrait étre intéressant d’évaluer I’apport de la mesure
du potentiel redox, des mesures respirométriques (OUR) ou encore de la spectrométrie

UV.

Précisons également que l'utilisation de la simulation numérique pour évaluer les per-
formances des algorithmes d’observation et d’estimation ne constitue qu’une premiére
étape, et ce malgré tout le soin qui est apporté a la reproduction des conditions réelles
de fonctionnement du procédé. La validation de ces méthodes d’estimation doit impéra-
tivement étre envisagée dans un cadre plus pratique, en s’intéressant notamment a des
installations de traitement existantes.

L’algorithme d’estimation conjointe de I’état et des paramétres du systéme a été déve-
loppé dans la perspective de la commande optimale en boucle fermée du procédé. Etant
donné ses faiblesses, il sera nécessaire d’étre particuliérement vigilant quant aux réper-
cussions que cela peut avoir sur les performances de ce type de commande. Ces aspects
sont développés dans la derniére partie du chapitre.

6.3 Commande optimale du procédé

La résolution d’un probléme d’optimisation dynamique est basée sur un modéle du procédé
supposé idéal. En pratique, cete hypothése n’est généralement pas concevable, en raison
des nombreuses sources d’écarts qui existent entre le systéme idéal modélisé et le systéme
réel.

e Les modéles de connaissance sont établis sur la base de considérations physiques des
phénoménes mis en jeu dans un procédé. Il ne constituent donc qu’une approximation
du procédé et ne représentent pas nécessairement la réalité.

e La modélisation du systéme conduit & négliger certains phénoménes de faible am-
pleur, et & globaliser les phénoménes majeurs en les caractérisant par des paramétres
constants régis par des lois de variations plus ou moins élémentaires (relation linéaire,
exponentielle, etc.). Certains d’entre eux peuvent présenter des écarts, parfois im-
portants, par rapport a la réalité. L’analyse de la sensibilité permet, a cet égard,
d’identifier les paramétres dont les écarts ont la plus forte influence sur les condi-
tions optimales de fonctionnement du procédé.

e Des perturbations externes, qui se manifestent sous la forme de bruits ou de brusques
variations aléatoires, peuvent écarter le systéme réel de la trajectoire de référence
déterminée par ’application des méthodes d’optimisation dynamique.

La mise en ceuvre de la commande optimale en boucle fermée est indispensable pour
tenir compte des effets de ces différentes sources d’erreurs sur les objectifs fixés. Un apergu
des différentes techniques de commande optimale est donné dans le paragraphe 6.3.1.
Les aspects relatifs a 'implémentation numérique de la commande prédictive du procédé
sont ensuite précisés (§ 6.3.2), et quelques résultats sont présentés dans le cadre de la
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minimisation des rejets d’azote total des petites stations d’épuration & boues activées
(§ 6.3.3).

6.3.1 Position du probléme

Plusieurs techniques de mise en ceuvre de la commande optimale en boucle fermée se
distinguent. Dans le cadre d’'une commande continue, l'utilisation d’une loi de retour
d’état est souvent retenue. Dans les cas les plus simple, i.e. pour les systémes dyna-
miques linéaires affines en la commande, la loi de commande est connue pour étre de
type bang-bang et les transitions entre les arétes d’un polyédre défini par le domaine
de commande dépendent du signe de fonctions analytiques données par les conditions
d’optimalité (Bryson et Ho, 1975). Pour les problémes quadratiques, les conditions d’op-
timalité permettent également d’élaborer une expression analytique de la loi de retour
d’état optimale u (t) = k (). Dans les cas plus complexes, la synthése d’une loi de com-
mande optimale est plus délicate. Elle peut étre déduite de la dérivation des conditions
d’optimalité (Modak et Lim, 1987), mais reste limitée aux cas ou le systéme dynamique
non-linéaire est simple du point de vue de 'index et est affine en la commande (Palanki
et al., 1993, 1994), e.g.

() = f(z)+ug(x) (6.17)

Cette forme n’est cependant pas assez générale pour représenter le systéme dynamique
étudié. L’utilisation d’autres approches apparait nécessaire.

e Une premiére approche consiste a linéariser le systéme au voisinage de la trajec-
toire optimale, et & poursuivre la trajectoire optimale de référence au moyen d’un
régulateur classique de type PI ou PID. Cette approche, basée sur les récents déve-
loppements en commande des systémes non-linéaire (Isidori, 1995; Corriou, 1996),
est couramment utilisée en pratique. Toutefois, la correction des écarts n’est plus op-
timale au sens du critére, puisque le retour sur la trajectoire de référence ne constitue
plus une politique optimale. Une amélioration vis-a-vis de 1'utilisation de régulateurs
PI ou PID consiste a optimiser les variations du critére autour de la valeur optimale,
a partir du modeéle linéarisé. La résolution du probléme d’optimisation quadratique
sous contraintes linéaires correspondant permet alors de déterminer une loi de com-
mande optimale analytique, en fonction des variations de 1’état et des contraintes du
probléme (Bryson et Ho, 1975; Fournier, 1998; Fournier et al., 1999).

e Une autre alternative consiste a calculer (hors ligne) et a stocker un ensemble de
trajectoires optimales (zy (t), uy (), py,) sur un voisinnage V C R" des conditions
optimales nominales de référence (x,, (t), u, (t), p,,). En cas d’écart par rapport aux
conditions de fonctionnement nominales, la commande optimale en boucle fermée
consiste a sélectionner, parmi toutes les trajectoires possibles, celle étant la plus
proche des conditions de fonctionnement réelles du procédé, et a appliquer la com-
mande correspondante. Cette approche, aussi connue sous le nom de commande par
faisceau de trajectoires optimales, évite le calcul en ligne des politiques de commande
optimales et ne nécessite aucun développement théorique. Elle est cependant inap-
plicable dés lors que la dimension du systéme est supérieure a 2 ou 3, en raison du
nombre de trajectoires perturbées qu’il devient nécessaire de calculer au préalable
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(temps de calcul et capacité de stockage). Elle est également peu adaptée aux cas
ol les écarts par rapport aux conditions optimales nominales sont importants.

e Une troisiéme approche, plus naturelle du point de vue intuitif, consiste a actualiser
de facon réguliére les solutions optimales du probléme, et & les appliquer partielle-
ment sur un intervalle prédéfini (horizon glissant). L’application de cette approche,
également connue sous le nom de commande prédictive, est aujourd’hui en pleine
expansion du fait de 'amélioration des moyens de calcul. La possibilité de prendre
en compte des contraintes lors de l’actualisation du profil de commande la rend
particuliérement attractive.

Pour la commande optimale des petites unités de traitement & boues activées, les po-
litiques d’aération sont définies par le vecteur de paramétres p = [al,fl, ce ,aNC,ENC]T
A Tinstar des développement théoriques utilisés pour définir une loi de retour d’état
pour les variables continues w (t), il est ici possible de définir une loi de retour d’état
donnant les variation dp du vecteur de commande en fonction des écarts dx et d¢ sur
I’état et les contraintes du probléme; I'objectif étant par exemple de poursuivre les tra-
jectoires optimales calculées (hors ligne) sur le long terme dans la Partie I (¢f. § 3.5,
p. 99).Cette approche s’avére malgré tout inadaptée en pratique, en raison des larges
écarts que peuvent induire les perturbations incidentes du systéme vis-a-vis de ces condi-
tions optimales nominales de fonctionnement. D’autre part, il est difficile d’intégrer les
contraintes de fonctionnement et d’état du probléme. Compte tenu de la dimension du
systéme et des fortes variations du procédé, la mise en ceuvre de la commande par faisceau
de trajectoires optimales n’est pas non plus envisageable. L’utilisation des méthodes de
commande prédictive (non-linéaire) constitue donc la principale alternative.

6.3.2 Mise en ceuvre de la commande prédictive

Les méthodes de commande prédictive (Model-based Predictive Control, MPC) constituent
une large classe de méthodes qui partagent toutes les caractéristiques suivantes (Fikar,
1999) :

e un modéle de procédé est explicitement utilisé pour prédire la sortie du procédé sur
un horizon fini donné;

e un profil de commande est calculé de maniére & minimiser une certaine fonction
objectif (généralement quadratique) sur cet horizon;

e l'application du profil optimal de commande n’est effectué que sur une partie de
I’horizon de prédiction (période d’échantillonnage).

Ces méthodes sont réputées pour leur robustesse en commande des procédés. Leurs per-
formances surpassent généralement celles des controéleurs PID et leurs applications sont
possibles avec des procédés & non minimum de phase, instables en boucle ouverte, multiva-
riables ou qui présentent des retards purs (Corriou, 1996). La MPC permet également de
prendre en compte des contraintes, ce qui, du point de vue de la mise en ceuvre pratique,
constitue un avantage certain par rapport aux autres méthodes de commande usuelles.

Chen et Allgower (1998) posent le probléme de la MPC comme la résolution en ligne
et en boucle ouverte d'un probléme d’optimisation dynamique (linéaire ou non-linéaire),
éventuellement sous contraintes, sur un horizon de temps fini. Le principe de la méthode
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est détaillé sur la Fig. 6.11.

1. Le modéle du procédé est utilisé pour prédire les sorties y (¢) futures sur un horizon
T, = tgyn, — tx, avec N, le nombre de points d’échantillonnage sur I’horizon de
prédiction. Ces prédictions sont calculées sur la base des informations disponibles a
I'instant ¢, et du profil de commande futur a déterminer.

2. Un probléme d’optimisation constitué d’une fonction objectif et d’éventuelles contr-
aintes est résolu afin de déterminer le profil de commande futur. La fonction objectif
peut étre basée sur les prédictions futures y (¢), le profil de commande futur w ()
et, le cas échéant, le profil de référence futur = (¢).

3. Bien que le profil de commande optimal soit calculé sur I’horizon de commande T}, =
14N, —tk, seule la partie comprise entre I'instant initial et 'instant d’échantillonnage
suivant est appliquée au procédé. La procédure est alors répétée, selon le concept
de I’horizon glissant.

J b
r(t)
P T0)
y(@ |
T T T T T T Temps
th-1 tp tht1 li+ N, e,

F1G. 6.11 — Schéma de principe de la commande prédictive.

Les aspects relatifs a la stabilité de cette méthode sont d’une importance particuliére.
Si de nombreux résultats ont pu étre établis dans le cadre des systéme dynamiques li-
néaires (e.g. Rawlings et Muske, 1993; Polak et Yang, 1993), la question reste ouverte,
dans le cas général, pour la commande prédictive des systémes non-linéaires. Dans la
mesure ou ’optimisation est effectuée sur un horizon de temps fini, il n’est en effet pas
possible de statuer sur la stabilité asymptotique du systéme en boucle fermée. D’impor-
tantes contributions dans le domaine ont été proposées par Mayne et Michalska (1990),
Michalska et Mayne (1993), Yang et Polak (1993) et, plus récemment, Chen et Allgower
(1998). Ces problémes sortent cependant du cadre de ce travail. Ils ne devraient toutefois
pas se poser étant donné que le procédé est naturellement stable en boucle ouverte. 11
s’agira malgré tout d’apporter une attention particuliére au réglage des parameétres de
I’algorithme, notamment le choix de I’horizon de prédiction et de I’horizon de commande.

La MPC a fait I'objet de trés nombreuses applications pour la commande des procédés
chimiques (Lee et Cooley, 1997; Qin et Badgwell, 1997). Dans le domaine du traitement
des eaux en revanche, seules quelques applications ont été proposées. On peut notamment
citer les travaux de Lukasse (Lukasse et al., 1997, 1998; Lukasse, 1999), de Nejjari (Nejjari
et al., 1997, 1998, 1999) et de Weijers (Weijers et al., 1995, 1997; Weijers, 2000). L’objectif
est généralement la poursuite d’une trajectoire de référence (consigne sur les rejets d’azote
ou d’ammoniaque, consigne sur la concentration en oxygéne dissous, etc.) par 'application
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des méthodes de commande prédictive linéaires ou non-linéaires. Il s’agit de déterminer
la commande discrétisée Auy, ..., Aug,y, (ou paramétrée p) qui minimise un critére J
de la forme!

k+N, k+N,

min - § = Y |gt) —r @)l + Y 1Au (6.18)
i=k i=k

Aug,....;Aug Ny,

+ contraintes sur u, Au et y

ouI'? € RP*P T € R™*™ sont des matrices de pondération symétriques définies positives.

L’approche adoptée dans cette étude est différente. Il ne s’agit pas de déterminer la
commande qui minimise I’écart entre une trajectoire de référence donnée et les prédic-
tions du modéle. Au contraire, la commande est déterminée en résolvant un probléme
d’optimisation dynamique général sur un horizon fini sans l'utilisation de trajectoire de
référence. D’autre part, le probléme étudié correspond & la commande prédictive non-
linaire du procédé (Nonlinear Model-based Predictive Control, NMPC). Dans le cadre de
la minimisation des rejets d’azote total des petites stations d’épuration par exemple, le
probléme d’optimisation en ligne s’écrit :

t+Tp
ﬁk = arg{min 3 = T / [SNO (t)+SNH (t)+SND (t)] dt}
p P

soumis & : @ (1) = fO (a: (1) ﬁk) ot <<t
(t) = f¥ <;,; (t) ,§k> o<t <ti

x(ty) = Ty

: (6.19)

0 = g(p)
0 = S ()
O — 8(21') (p)té)

ou p, désigne l'estimation des parameétres de commande optimaux du procédé et Zy,
§k sont les estimations de I'état et des parameétres du modéle réduit a 'instant ¢;. La
formulation du probléme d’optimisation en ligne de la consommation énergétique de ’aé-
rateur est similaire. A noter également que les problémes résultants sont analogues aux
problémes d’optimisation (1.29) et (1.36) en boucle ouverte. L’application de la méthode
de I'adjoint pour le calcul des gradients du critére J par rapport aux parameétres p donne
d’ailleurs les mémes expressions (cf. Syst. (3.3), p. 70).

La mise en ceuvre de la commande prédictive non-linéaire du procédé nécessite d’utiliser
séquentiellement les algorithmes d’observation /estimation conjointe et d’optimisation. Le
principe de la méthode de commande est schématisé sur la Fig. 6.12.

'Pour tout vecteur € R"™, ||z| désigne la norme (norme L1 ou L2) et |z|| la norme pondérée, e.g.
||z||§ =zT .T .z avec I' une matrice hermitienne définie positive.
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mes

=  Procédé - Yyl

i)
e
A

Observateur T Thit
Ty, 0p —
Modele = Estimateur O

. = paramétrique
= dynamique Ty P q

Optimiseur |——— Dj

F1G. 6.12 — Mise en ceuvre de la commande prédictive non-linéaire du procédé.

6.3.3 Commande optimale des petites stations d’épuration a boues
activées

La mise en ceuvre de la commande optimale en boucle fermée des petites stations d’épu-
ration a boues activées fait ’objet de ce paragraphe. Il ne s’agit pas d’effectuer ’étude
exhaustive des aspects relatifs a la mise en ceuvre pratique de cette approche, mais plutot
d’en démontrer ’applicabilité et les potentialités. Les résultats présentés sont relatifs au
probléme de la minimisation des rejets d’azote total. Le procédé est simulé au moyen
du modéle ASM 1 (bruité) et les perturbations incidentes imposées correspondent aux
perturbations réelles de I'unité de traitement (cf. Fig. 3.1, p. 65) afin de se rapprocher le
plus possible du fonctionnement réel du procédé.

Les performances de la commande optimale en boucle fermée sont ensuite évaluées en
comparant les résultats obtenus a ceux relatifs a la gestion actuelle du procédé. D’autres
comparaisons avec des modes de gestions usuels, i.e. ’asservissement de 1’aérateur a la
concentration en oxygene dissous et a la concentration en ammoniaque, sont également
établies.

Commande optimale en boucle fermée des rejets d’azote total

La mise en ceuvre pratique de la commande optimale du procédé nécessite d’utiliser sé-
quentiellement 1’algorithme d’observation /estimation conjointe de ’état et des paramétres
du modele et I'algorithme d’optimisation dynamique. Les caractéristiques de 1’observa-
teur/estimateur conjoint considéré ont déja été détaillées (c¢f. § 6.1.3 et 6.2.3). Les concen-
trations S%', S%,; et S%, sont supposées mesurées en ligne (a des fréquences différentes),
ainsi que le débit incident Q. L’utilisation de 1’observateur EKF couplé & I’algorithme
NRLS permet d’estimer les variables d’état X%.,, S%,, les concentrations incidentes
X, Sit. et les paramétres spécifiques 6y, 6, 05.

Les politiques optimales d’aération sont déterminées en boucle ouverte par la résolu-
tion du probléme d’optimisation dynamique (6.19). Ces profils sont actualisés toutes les
10 minutes. Conformément a la gamme de validité du modéle réduit (cf. § 4.3.4), le calcul
est effectué sur un horizon de prédiction 7}, = T;, = 8 heures, pour N. = 6 cycles d’aération
(18 cycles par jour). Sur cet horizon, les durées des cycles £*, ..., ¢"< sont considérées iden-
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tiques (optimisation de type (a”*,?), cf. chapitre 3) et toutes les perturbations incidentes
(débit et concentrations) sont prises constantes.

Le profil optimal d’aération résultant de ’application de la commande en boucle fermée
du procédé sur 6 jours est donné sur la Fig. 6.13. La configuration des cycles devient
rapidement analogue d’un jour a l'autre. Il est également intéressant de constater que ce
profil est comparable & celui obtenu en hors ligne sur le long terme (cf. Fig. 3.36, p. 102).
Une diminution proche de 10% de la durée journaliére d’aération est cependant obtenue
dans ce cas, soit environ 1h05’. Cette baisse du taux moyen d’aération traduit néanmoins
une dégradation des bénéfices de ’optimisation. Elle est inhérente & ’application en ligne
des algorithmes de commande en raison (¢) des erreurs de modélisation du procédé, (iz) des
bruits de mesure, (ii7) des perturbations incidentes et (iv) des incertitudes d’estimation
de I’état et des paramétres du systéme.

0.8 T
0.7
0.6 B
0.5 B
0.4 B
0.3
0.2
0.1

T T T T
Commande optimale en boucle fermée (18 cycles/jour)

Taux d’aération ( )

0 1 2 3 4 5 6
Temps (j)

F1G. 6.13 — Commande optimale du systéme d’aération en boucle fermée.

La comparaison des profils de rejets d’azote total correspondants est présentée sur la
Fig. 6.14 (haut). Alors que les rejets sont analogues le premier jour, une nette distinction
des deux profils s’établit ensuite. Au cours du 6™ jour, la concentration moyenne d’azote
total est de I'ordre de 5.8 mg.L~! contre 4.8 mg.L~! en appliquant la politique d’aération
déterminée hors ligne, soit une augmentation d’environ 20%.

D’autre part, les profils de concentration en biomasses hétérotrophe (Fig. 6.14 bas) et
autotrophe (Fig. 6.14 milieu) accusent une diminution. Cette dimution se stabilise rapi-
dement pour la biomasse hétérotrophe. Elle semble se poursuivre, en revanche, pour la
biomasse autotrophe. Ces aspects soulévent un probléme important. Etant donné que la
concentration XbB‘f 4 N'intervient qu’indirectement dans le modéle réduit (4.21) par le biais
du paramétre 03, il n’est pas possible de tenir compte de sa dynamique lors du calcul
des politiques optimales d’aération. A terme, cette baisse ne semble toutefois pas devoir
constituer une menace pour le fonctionnement de ’'unité de traitement dans la mesure
ol elle est lente. Si ce probléme s’avérait malgré tout, il serait nécessaire d’envisager une
modification du modéle réduit (prise en compte de certaines dynamiques lentes).

A T’origine de la différence entre les politiques d’aération calculées hors ligne et en ligne se
trouve également le probléme de I’estimation de 1’état et des paramétres du modéle réduit.
Des faiblesses de 1’algorithme utilisé ont en effet été détectées dans la partie 6.2.3, pour
I'observation de la concentration X%, en particulier. Une comparaison entre les valeurs
de référence et estimées des concentrations non mesurées est présentée sur la Fig. 6.15.

e La concentration S8, est correctement estimée durant les premiéres 24 heures. Des
différences parfois supérieures a 0.5 mg.L~! apparaissent ensuite, de facon réguliére,
au cours des jours suivants. Elles sont liées & une mauvaise estimation des termes
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F1G. 6.14 — Comparaison des résultats relatifs 4 la commande optimale en boucle fermée et
a l'optimisation dynamique hors ligne du procédé : profil de rejet d’azote total (Fig. haut)
et évolutions des concentrations en biomasses autotrophe (Fig. milieu) et hétérotrophe

(Fig. bas).
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FiG. 6.15 — Résultats de observation des concentrations X%, (Fig. haut) et S%, (Fig.
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d’apport et de consommation de ces composés et sont également responsables de
la sous-estimation du terme d’apport en ammoniaque (Fig. 6.16 droite). Ces diffé-
rences restent malgré tout limitées et n’ont qu’une faible influence sur le calcul des
conditions optimales de fonctionnement du procédé.

e Les erreurs d’estimation des composés organiques biodégradables sont en revanche
plus problématiques. Si les estimations sont a nouveau satisfaisantes le premier jour,
les différences constatées ensuite peuvent atteindre ponctuellement 100 mg.L~!. La
principale source d’écart est relative aux erreurs d’estimation de la concentration
incidente X, erreurs qui se reportent directement sur le terme d’apport de ces
composés (Fig. 6.16 gauche). Une mauvaise estimation des composés organiques pré-
sents dans le réacteur peut avoir une influence notable sur le taux de dégradation des
composés nitrés (dénitrification). Or, sous-estimer la concentration X%, revient ici
a sous-estimer le taux de dénitrification et se solde par la surestimation des périodes
d’anoxie. Ceci explique d’ailleurs le fait que le taux d’aération moyen résultant soit
sensiblement inférieur au taux optimal déterminé hors ligne.

300

4000 T T T Q " .
g Apport estimé z Apport estimé
i 3500 Apport réel i Ui 250 - Apport réel 1
o~ 3000 1 S —
o7 + 7 200 X N R , . 4
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F1G. 6.16 — Résultats de ’estimation en ligne des taux de formation interne et d’apport
des composés X%, (Fig. gauche) et S%,, (Fig.droite) lors de 1’opération.

Ces aspects illustrent clairement la nécessité de mettre en ceuvre des méthodes d’obser-
vation et d’estimation plus performantes, e.g. 'application d’observateurs non-linéaires
pour l'estimation conjointe (et simultanée) de ’état et des paramétres du modéle réduit.
Malgré la perte d’optimalité qui en résulte, les améliorations qui sont susceptibles d’étre
apportées par ce type de commande restent conséquentes. Ces résultats sont présentés
ci-dessous.

Performances de la commande optimale en boucle fermée

L’objet de ce paragraphe est d’évaluer le gain que peut apporter la commande optimale en
boucle fermée du procédé par rapport au fonctionnement actuel de 'unité de traitement.
Pour illustrer pleinement les potentialités de la méthode, une comparaison est également
effectuée avec deux modes de gestion habituels, basés respectivement sur la mesure de
la concentration en oxygeéne dissous et le suivi de ’azote ammoniacal dans le réacteur
biologique® :

1L’asservissement de ’aérateur & la mesure du potentiel redox, bien que trés répandu en pratique, n’est pas
considéré ici. A notre connaissance, il n’existe pas de méthodes simples permettant de calculer la valeur
du potentiel redox en fonction des variables d’état du procédé (modéle ASM 1). Les modeéles développés
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e Dans le cadre de ’asservissement & la concentration en oxygéne dissous, le nombre
journalier et la durée des cycles d’aération sont fixés (12 cycles de 2 heures). Le
démarrage des turbines coincide avec le début de chaque cycle et leur fonctionnement
se poursuit jusqu’a ce que la concentration en oxygene dissous dépasse SH** =

2mg. L1
e Le principe de 'asservissement a la concentration en ammoniaque est analogue. La

condition d’arrét de ’aérateur correspond alors au franchissement d’une concentra-
tion minimale en azote ammoniacal S¥% = 1 mg.L~".

Les résultats de cette comparaison sont donnés dans le Tab. 6.3 et les profils de rejet
d’azote total correspondants sont présentés sur la Fig. 6.17. Toutes ces simulations sont
effectuées a partir des mémes conditions initiales du procédé et les valeurs reportées
correspondent au 6°™¢ jour de fonctionnement.

TAB. 6.3 — Comparaison des différents modes de gestion des petites stations d’épuration
a boues activées

Mode de Rejets moyens Durée journaliére Dépassement des

gestion d’azote total  d’aération (taux) normes de rejet
Actuel 7.26 mg.L~! 12h45" (53.1%) 5h50
Asserv. conc. S¥ 6.67mg.L ! 11h05" (46.2%) 4h30’
Asserv. conc. S%y 6.87mg.L~1  10h35 (44.1%) 3h30’
Commande optimale  5.82mg.L~! 10h00" (41.6%) aucun

L’application des modes de gestion habituels ne permet pas d’apporter d’améliorations
substantielles vis-a-vis du fonctionnement actuel du procédé. Dans les deux cas, la réduc-
tion des rejets d’azote total n’est que de I’ordre de 0.5 mg.L~! et d’importants dépassement
des normes de rejets restent a craindre. Si la durée de ces dépassements diminue, une aug-
mentation de leurs intensités est d’ailleurs constatée (Fig. 6.17). Seule une baisse de la
durée journaliére d’aération, voisine de 2 heures, est ici obtenue.

L’application de la commande optimale en boucle fermée du procédé apporte des amélio-
rations bien plus conséquentes par rapport au mode de fonctionnement actuel. La concen-
tration moyenne des rejets d’azote total est réduite de 20% et les normes de rejets sont res-
pectées. Cette réduction s’accompagne également d’un baisse supérieure a 20% de la durée
journaliére d’aération (environ 2h45’). Cette tendance avait déja été constatée d’ailleurs
lors de la détermination hors ligne des politiques optimales d’aération (cf. Chap. 3). Aussi,
bien que la réduction du taux d’aération n’ait pas été directement recherchée, elle apporte
un intérét supplémentaire & la mise en ceuvre pratique de ce type de commande.

se présentent généralement sous la forme suivante (e.g. Koch et Oldham, 1985; Héduit et Thévenot, 1992;
Ryckaert, 1998) :

redox = ay log (10° Sy + 1) + az log (10° S¥p + 1) + as log (10° X oo + 1) + ag log (10* S&' + 1)

Il devient alors nécessaire de disposer de mesures expérimentales complémentaires afin d’estimer les
valeurs les paramétres ag, ..., a4, qui sont de plus susceptibles de présenter des variations temporelles.
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F1G. 6.17 — Comparaison de la commande optimale en boucle fermée avec les modes de
gestion habituels du procédé.

Les résultats de cette comparaison indiquent clairement que la commande optimale du
procédé est susceptible d’apporter de larges améliorations au mode de fonctionnement
actuel du procédé, malgré les problémes liés a I’observateur/estimateur conjoint. Ils dé-
montrent également que ce type de commande est plus performant, sur de nombreux
plans, que les méthodes d’asservissement habituellement proposées. Ces résultats sont
trés encourageants mais demandent bien entendu a étre confirmés par le biais de la simu-
lation numérique ou d’études pilotes, notamment dans des conditions de fonctionnement
inhabituelles du procédé (surcharges, etc.). Ces études devront ensuite déboucher sur une
implémentation sur un site existant, étape indispensable pour permettre de statuer sur
I’applicabilité pratique et les potentialités réelles de la méthode.

6.4 Conclusions

Les aspects relatifs & I'implémentation de la commande optimale en boucle fermée ont
été discutés dans ce chapitre. Ne disposant que de mesures partielles de I’état du pro-
cédé, I'utilisation d’un observateur est nécessaire afin de reconstruire les concentrations
non mesurées. Le filtre de Kalman étendu est ici appliqué a cette fin. Cet observateur
montre cependant quelques insuffisances, notamment face aux incertitudes du modéle
utilisé et aux erreurs d’estimation commises sur les paramétres. L’application d’un ob-
servateur/estimateur conjoint de I’état et des paramétres du systéme est donc apparue
nécessaire. L’algorithme d’estimation utilisé est basé sur la méthode des moindres carrés
non récursif. Les résultats obtenus par le couplage de cet algorithme avec ’observateur
EKF méritent malgré tout d’étre davantage développés. Afin d’améliorer ces performances,
il pourrait étre intéressant d’envisager des méthodes d’observation non-linéaires plus per-
formantes. La prise en compte de mesures supplémentaires, e.g. potentiel redox, mesures
respirométriques, etc., pourrait également permettre d’améliorer sensiblement les estima-
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tions. Ces aspects devront faire I’objet d’études complémentaires.

L’algorithme d’estimation développé a malgré tout été utilisé dans le cadre de la com-
mande prédictive du procédé pour la minimisation des rejets d’azote total des petites
unités de traitement & boues activés. Les résultats obtenus, méme s’ils confirment les
faiblesses de 1'observateur/estimateur conjoint, sont trés encourageants. Ils montrent que
la commande optimale en boucle fermée surpasse les méthodes de commande habituelles
du procédé, et est seule en mesure de respecter les normes de rejets définies par ’Union
Européenne. D’autre part, une baisse conséquente des besoins journaliers d’aération est
également obtenue sans pour autant avoir été directement recherchée. Si cette tendance se
confirmait, la réduction du cotit de fonctionnement qui en résulterait pourrait permettre
de financer une partie de 'investissement relatif & I’instrumentation et a I’équipement des
stations d’épuration.

La commande optimale du procédé dans le cadre de la minimisation de la consomma-
tion énergétique de l'aérateur n’a pas pu étre étudiée faute de temps. Ce type d’approche
pourrait s’avérer plus problématique que la seule minimisation des rejets d’azote. Il est
en effet probable que la forte sensibilité des contraintes de rejet complique davantage
I'implémentation du probléme de commande. Il est également possible que 1’on se heurte
au probléme du lessivage de la biomasse autotrophe présente dans le réacteur, en rai-
son de I'insuffisance des horizons de commande considérés. S’ils s’avéraient, ces problémes
pourraient nécessiter ’extension du modéle réduit afin de réintégrer certaines dynamiques
lentes du procédé.
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Conclusions générales et perspectives

Les amis de la vérité sont ceux qui la cherchent
et non ceux qui se vantent de ’avoir trouvée

CONDORCET

L’épuration des eaux usées est aujourd’hui indispensable pour faire face a I’augmentation
des concentrations en substances polluantes et des volumes d’effluent rejetés. La prise de
conscience des problémes environnementaux causés par les rejets des stations d’épura-
tion et la volonté d’améliorer et de préserver la qualité des milieux récepteurs a entrainé
I’adoption par I’'Union Européenne de normes réglementaires plus strictes. Avec ’entrée en
vigueur prochaine de cette nouvelle réglementation, les performances des stations d’épu-
ration existantes doivent étre améliorées tant en terme de qualité de traitement qu’en
terme de fiabilité.

Le manque de moyens techniques et économiques est déja marqué pour les petites
collectivités et la mise aux normes des installations existantes est susceptible d’augmenter
davantage les coiits d’exploitation & leur charge. Ceci est d’autant plus préoccupant que
les modes de gestion actuels des petites stations d’épuration & boues activées, basés sur
I'utilisation d’horloges ou l’asservissement de l'aérateur a la concentration en oxygeéne
dissous ou au potentiel redox, peuvent occasionner de larges dépassements des normes
de rejet et d’importantes surconsommations énergétiques. Pour y faire face, cette étude a
présenté une méthodologie de 'optimisation dynamique et de la commande optimale de
ces petites unités de traitement.

Le calcul des politiques optimales d’aération du réacteur, basé sur I’application des
méthodes d’optimisation dynamique, a fait I’objet de la premiére partie du manuscrit.
Les problémes étudiés sont de deux types :

e la minimisation des rejets d’azote total, d'une part, s’inscrit dans le cadre général
de la réduction des rejets des stations d’épuration afin de limiter la dégradation du
milieu récepteur ;

e la minimisation de la consommation énergétique de ’aérateur, d’autre part, permet
de répondre de fagon plus spécifique aux attentes actuelles des petites collectivités.

Ces problémes d’optimisation dynamique sont de nature hybride et mixte. Etant donné
qu’il n’existe pas, a ’heure actuelle, de méthodes de résolution générales pour ce type de
problémes, les politiques optimales d’aération ont été calculées pour un nombre préala-
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blement fixé de cycles de fonctionnement. La détermination du nombre optimal de cycles
est ensuite effectuée par simple énumération. De cette facon, les problémes d’optimisation
sont réguliers et peuvent étre résolus par les approches classiques, telle que ’approche
directe séquentielle utilisée dans cette étude.

L’application de ces méthodes a été envisagée dans le cas d’une station d’épuration
existante. Afin de calculer des conditions optimales de fonctionnement réalistes, les mo-
déles mathématiques ont été préalablement identifiés & partir de données expérimentales
et des contraintes opératoires et de rejet sont prises en compte. Dans un premier temps, les
politiques optimales d’aération ont été déterminées a court terme (1 journée), en tenant
compte des processus de décantation/clarification. Les temps de calcul correspondants
sont cependant rédhibitoires et ont nécessité ’application de simplifications : (i) la sim-
plification du modéle dynamique du procédé et, (i) la réduction de la dimension du
probléme d’optimisation. Il s’est avéré d’autre part que la détermination des politiques
optimales d’aération sur d’aussi courtes périodes ne permet pas d’intégrer les dynamiques
lentes du procédé (biomasses) et donne lieu a une rapide dégradation de la qualité du
traitement. Le calcul sur le long terme (60 jours) a donc été nécessaire pour garantir des
conditions de fonctionnement durables et non préjudiciables pour le procédé. Les perfor-
mances correspondantes, bien qu’inférieures a celles calculées & court terme, apportent de
nettes améliorations par rapport au mode de fonctionnement actuel de I'unité :

e la minimisation des rejets d’azote permet d’obtenir une réduction de prés de 35% de
la concentration moyenne en NGL, et dans le méme temps, une diminution d’environ
1h40 de la durée quotidienne d’aération ;

e la minimisation de la consommation énergétique de ’aérateur entraine une diminu-
tion de plus de 3heures de la durée journaliére d’aération, tout en respectant les
normes de rejet.

Ces résultats ont permis d’établir que I'application des méthodes d’optimisation dyna-
mique est en mesure d’améliorer sensiblement la fiabilité et les performances du procédé,
tout en réduisant les coiits opératoires. Ils valident ainsi la faisabilité de I’approche pro-
posée. Toutefois, 'utilisation des profils d’aération résultants en boucle ouverte n’est pas
concevable en pratique du fait de la variabilité des flux de pollution incidents et des er-
reurs de modélisation du procédé. Aussi, la mise en ceuvre de schémas de commande en
boucle fermée a été abordée dans la seconde partie du manuscrit.

Dans ce cadre, les modéles utilisés pour le calcul des politiques optimales d’aération
sont inadaptés en raison de leur complexité et du peu de variables mesurables qu’ils
comportent. Un modéle simplifié du procédé a donc été élaboré sur la base du modéle
ASM 1 de 'TAWQ. 11 a été établi que le modéle réduit résultant est observable & partir des
mesures disponibles (en phases aérobies et d’anoxie) et que les paramétres influents sont
structurellement identifiables. Les résultats de l’identification paramétrique ont montré
d’autre part que ce modéle dispose d’un horizon de prédiction de 'ordre d’une dizaine
d’heures, ce qui est suffisant pour envisager la commande optimale du procédé. Enfin, il
a pu étre vérifié que les politiques optimales d’aération correspondantes sont compatibles
avec celles calculées a ’aide du modéle ASM 1 complet.

La mise en ceuvre de la commande optimale en boucle fermée du procédé s’effectue
en deux partie : (i) I'observation et l’estimation en ligne de I’état et des paramétres du
systéme et, (i7) le calcul des politiques optimales d’aération. Au préalable, ’analyse de la
sensibilité des conditions optimales de fonctionnement vis-a-vis des erreurs commises sur
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les parametres et les conditions initiales du modéle réduit a été réalisée. Cette analyse est
en effet indispensable pour replacer les résultats de l'optimisation dans un contexte de
fonctionnement réel du procédé. Les résultats obtenus dans le cadre de la minimisation
des rejets d’azote total sont particuliérement encourageants. Ceux relatifs au probléme
de la minimisation de la consommation énergétique ne sont pas encore concluants et
méritent d’étre davantage développés. Dans ce cas, la contrainte de rejet et la commande
optimale sont en effet extrémement sensibles aux erreurs commises sur certains paramétres
et perturbations incidentes du systéme.

La connaissance partielle de I’état du procédé et la forte influence de certains para-
métres du modéle réduit ont rendu nécessaire 'application d’un observateur/estimateur
conjoint : (7) le filtre de Kalman étendu est utilisé pour la reconstruction de 'état et, (i)
la méthode des moindres carrés non récursifs est considérée pour I'identification paramé-
trique. S’il a pu étre établi que ces deux algorithmes donnent de bons résultats lorsqu’ils
sont utilisés séparément, les résultats obtenus en les couplant ont révélé quelques insuffi-
sances, qui se manifestent sous la forme de biais d’estimation. Ces défaillances semblent
étre en partie liées a 'utilisation du filtre de Kalman étendu.

Cet algorithme d’estimation a malgré tout été utilisé dans le cadre de la commande
prédictive du procédé pour la minimisation des rejets d’azote total. Les résultats obte-
nus, méme s’ils confirment les faiblesses de 1'observateur/estimateur conjoint sont trés
concluants. Il démontrent que la commande optimale en boucle fermée est trés supérieure
aux méthodes de commande habituelles de ces procédés et est seule en mesure de respecter
les normes de rejets. Par ailleurs, une baisse significative du taux d’aération journalier,
et donc de la consommation énergétique, apporte un intérét supplémentaire a la mise en
ceuvre pratique de ce type de commande.

Perspectives de ’étude

D’un point de vue académique d’abord, plusieurs aspects relatifs & 'optimisation dy-
namique du procédé méritent d’étre davantage développés. L’application des méthodes
d’optimisation globale constitue 1’'une des perspectives importantes de ce travail. Ceci
permettrait de vérifier si les profils calculés correspondent ou pas aux profils optimaux
globaux du probléme, et le cas échéant, dans quelle mesure les performances du procédé
peuvent étre encore améliorées. Pour cela, 1'utilisation des méthodes de décomposition
(e.g. branch and bound), initialement développées pour les problémes non-linéaires, re-
présente une voie de recherche trés prometteuse. De nombreux travaux sont actuellement
menés sur la construction de sous-estimateurs convexes pour les contraintes différentielles.
Pour certains problémes d’ailleurs, il est d’ores et déja possible de borner les trajectoires
des systémes différentiels par I'application des concepts issus de 1’algébre des intervalles.
La mise en ceuvre de ces méthodes devra faire 'objet d’études complémentaires.

A terme, le probléme d’optimisation devra également permettre d’intégrer le calcul
du nombre optimal de cycles d’aération. L’utilisation des méthodes d’énumération est en
effet fastidieuse et difficilement conciliable avec I'implémentation en ligne du probléme.
D’autre part, il serait intéressant de tenir compte des incertitudes sur les paramétres et
les perturbations incidentes lors de la détermination des conditions optimales de fonc-
tionnement du procédé. Actuellement, la résolution de ces deux problémes est limitée par
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I’absence de méthodes générales d’optimisation dynamique mixte.

Une des suites logiques de ces travaux concerne l'application pratique de la commande
optimale des petites stations d’épuration & boues activées. La simulation numérique ap-
parait trés utile pour évaluer les performances des algorithmes de commande, mais ne
constitue qu’une premiére étape. Malgré le souci permanent de maintenir les résultats
numériques obtenus dans un contexte de fonctionnement réel du procédé, la validation
de cette approche devra nécessairement étre envisagée dans un cadre plus appliqué, sur
une unité pilote dans un premier temps, puis sur une unité existante. Cette validation
expérimentale n’a pu étre abordée dans cette étude en raison de I’étendue des problémes
que souléve ’optimisation dynamique et la commande optimale des procédés. La longueur
de ce document en est l'illustration.

Les conclusions quant a l’estimation de 1’état et des paramétres du modéle réduit
montrent cependant qu’une validation expérimentale ne sera possible qu’apreés la recon-
sidération de I'observateur/estimateur conjoint utilisé. L’utilisation de méthodes d’obser-
vation non-linéaires ou basées sur la résolution d’un probléme d’optimisation dynamique
pourrait améliorer sensiblement ces résultats. Des études complémentaires devront égale-
ment permettre de vérifier que ’application de la commande optimale en boucle fermée ne
conduit pas au lessivage de biomasse autotrophe présente dans le réacteur. Ces problémes
pourraient s’avérer notamment dans le cadre de la minimisation de la consommation
énergétique. Cela nécessiterait de reconsidérer le modéle réduit afin de tenir compte des
processus a long terme et d’étendre 1’horizon de prédiction. Il est néanmoins important de
prendre en compte les deux aspects antagonistes du problémes de commande optimale :
() la nécessité de tenir compte des dynamiques lentes du systéme et, (ii) la méconnais-
sance des perturbations incidentes du procédé qui limite la prédictibilité du modéle. Un
compromis pourrait étre trouvé par la mise en ceuvre d’une gestion plus globale du pro-
cédé. Comme le lessivage se produit en effet lorsque le taux de croissance spécifique de
la biomasse est inférieur & I’Age (aérobie) des boues (qui lui-méme varie en fonction de
la politique d’extraction adoptée), il serait intéressant d’envisager une gestion optimale
conjointe de I’aération et de I’extraction des boues du systéme. Ce type de gestion présen-
terait d’ailleurs d’autant plus d’intérét que le traitement des boues extraites représente
également une partie importante du cotit de fonctionnement de ces unités de traitement.

Cette étude marque le début d’une importante recherche sur I'optimisation dynamique
et la commande optimale des procédés de traitement des eaux usées. Bien que I'application
soit ici limitée au cadre des petites stations d’épuration a boues activées, cette méthodo-
logie est en effet susceptible d’étre étendue & d’autres procédés de traitement des eaux
usées. En particulier, la commande optimale des filiéres de traitement de plus grandes
tailles, e.g. les filiéres comportant des bassins d’aération et d’anoxie distincts, pourrait
permettre de réduire substantiellement la consommation énergétique et les cotits opéra-
toires tout en garantissant des performances élevées. Enfin, '’expérience acquise dans le
domaine de I'optimisation dynamique et de la commande optimale des systémes hybrides
peut étre partagée pour ’amélioration du fonctionnement dynamique d’autres procédés
industriels.
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ANNEXE A

Puissance consommeée aux bornes de
’aérateur

L’objectif de cette annexe est d’établir ’expression de la puissance consommée aux bornes
de I'aérateur en fonction des caractéristiques du systéme. Dans le cas général, un probléme
d’agitation fait intervenir :

e 3 caractéristiques des fluides a agiter : la masse volumique p (kg/m?), la viscosité
dynamique 7 (pa.s) et la tension superficielle du liquide v (N/m);

e 3 caractéristiques cinématiques et dynamiques : la vitesse de P'agitateur N (tr/s),
'accéleration de la pesanteur g (m/s®) et la puissance absorbée pour vaincre les
forces de résistance P (W);

e au moins 10 caractéristiques, aussi bien de l'agitateur lui-méme, que du réacteur
dans lequel il fonctionne et des accessoires qui y sont fixés (serpentins, chicanes,
ete.).

Les caractéristiques de I'agitateur et du réateur étant fixées, la relation générale liant
les différentes caractéristiques du systéme s’écrit :

Np = kRe" FrYWe* (A1)

ou : le nombre de puissance Np = W% représente le coefficient de trainée de
I'agitateur dans le fluide,

le nombre de Reynolds Re = NPy caractérise le rapport entre les forces d’iner-
tie et les forces de viscosité ol d désigne le diamétre de I'agitateur,

le nombre de Froude F'r = % caractérise le rapport entre les forces d’inertie
et les forces de gravité,

3 . . .
et le nombre de Weber We = “NQTCZ caractérise 'action des forces de tension
superficielle,
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Annexe A. Puissance consommée aux bornes de ’aérateur

La vitesse d’agitation N étant constante, et si I’on néglige les variations de la tension
supperficielle vy du fluide, la relation (A.1) se réduit a :

Np = kRe" (A.2)

La valeur de I'exposant x dans la relation précédente dépend du régime d’écoulement du
fluide dans le réacteur, qu’il devient par conséquent nécessaire d’identifier. Le nombre de
Reynolds est défini, rappelons-le comme le rapport :

Nd?p
n

Re =

e la masse volumique de l'efluent reste, malgré la présence des micro-organismes,
voisine de 1000 kg.m~3;

e le diamétre du rotor varie, selon Eckenfelder (1991), entre 0,9 et 3,7 m et les vitesses
de rotation s’échelonnent de 30 & 60 rpm;

e la viscosité du liquide est moins facile a évaluer. Sutapa (1996) propose d’approcher
le comportement visqueux de plusieurs types d’effluents par le modéle de Sisko :

n o= no+ky"! (A.3)

ou 7 désigne la vitesse de cisaillement, 7y la viscosité du plateau et k, m deux
constantes caractéristiques de l'effluent. Pour un effluent urbain, les corrélations
suivantes entre les paramétres 7, k£ et m du modéle de Sisko et la concentration des
boues X% dans le réacteur ont pu étre établies :

no = ap 100 X" avec : a; =1,38.1073 et by =3,84.1072 (1% = 99%)
k= ay 102X avec : ap = 67,2107 et by =5,51.10"2 (r> = 99%)
m = az + b3 log X?* avec: a3 = —24,4.1073 et b3 =4,59.10"2 (r? = 55%)

Contrairement aux paramétres 7, et k, le coefficient de corrélation relatif au pa-
ramétre m est faible; I’expérience montre cependant que m ~ 1072 < 1 dans la
gamme X € [1 gLt 5g.L_1}.

Pour déterminer la vitesse de cisaillement, on peut par exemple appliquer les ré-
sultats des travaux de Kawase et Moo-Young (1991). Selon ces auteurs, la vitesse
de cisaillement moyenne en cuve agitée est proportionnelle a la vitesse de rotation
de P'agitateur avec un coefficient de proportionnalité de 1'ordre de 10. Ces résultats
conduisent aux estimations suivantes :

5571 <4 <10s! pour 30 <N < 60rpm (A.4)

En appliquant les corrélations précédentes pour des concentrations en boues de 1 a
5 g/l, il vient :
1072 pa.s <1 < 2.10 % pa.s (A.5)

Au final, le nombre de Reynolds varie dans une gamme :

2.10* < Re < 1,4.10° (A.6)
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Ces estimations sont caractéristiques des écoulement en régime turbulent. Or dans ces
conditions, ’exposant x est nul dans (A.2), i.e. le nombre de puissance Np est constant.
Au final, il est possible d’exprimer la puissance P consommée aux bornes des turbines par
la relation :

P = NpuNd® o pN* P (A.7)

Cette relation est indépendante de la concentration des boues dans le réacteur.
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ANNEXE B

Point sur les exigences réglementaires

La récente réglementation, prise par application de la loi sur I'eau du 3 janvier 1992 et
intégrant les objectifs fixés par les directives européennes “ Faux résiduaires urbaines” et
“Boues”, est aujourd’hui quasiment compléte. Les divers décrets, arrétés et circulaires
d’application' instaurent deux cas qui se définissent, en simplifiant, en fonction de seuils
de population agglomérée :

e les agglomérations dont la taille est supérieure a 2 000 E.H. (Equivalent-Habitant)

e celles dont la taille est comprise entre 200 et 2 000 E.H.

Les obligations relatives a la qualité des traitements continuent bien entendu a étre
fixées selon la méme philosophie qu’auparavant, en fonction de 1’état des milieux recep-

teurs aquatiques superficiels notamment, et principalement pour respecter les objectifs de
qualité assignés a ces milieux.

ILes textes qui font références sont les suivants :

— Décret n° 94-469 du 3 juin 1994 relatif a la collecte et au traitement des eaux usées mentionnées
aux articles 1..372.1.1 et 1..372.3 du code des communes;

— Arrété du 22 décembre 1994 fixant les prescriptions techniques relatives aux ouvrages de collecte
et de traitement des eaux usées mentionnées aux articles 1..372.1.1 et L.372.3 du code des communes ;

— Arrété du 21 juin 1996 fixant les prescriptions techniques minimales relatives aux ouvrages de
collecte et de traitement des eaux usées mentionnées aux articles L.2224.8 et L.2224.10 du code
général des collectivités territoriales, dispensés d’autorisation au titre du décret n° 93-743 du 29
mars 1993 relatif & la nomenclature des opérations soumises & déclaration ou & autorisation, en
application de ’article 10 de la loi n® 92-3 du 3 janvier 1992 sur ’eau;

— Circulaire du 17 février 1997 relative & ’assainissement collectif des communes - ouvrages de
capacité inférieure & 120 kg de DBOj5 par jour.
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Annexe B. Point sur les exigences réglementaires

B.1 Charge journaliére incidente comprise entre 120 et
600 kg DBO;/j

Au-dessus de 120 kg de DBOj par jour, c’est-a-dire 2 000 E.H., les installations sont
soumises au régime d’autorisation. Le niveau de traitement requis est de 25 mg.L~! pour
la DBOj5 (ou 70 a4 80% d’abattement selon les cas) (Tab. B.1), mais surtout une obligation
de fiabilité est instaurée (respect des seuils imposés 95% du temps), et plus encore le non-
dépassement de valeurs rédhibitoires (50 mg.L~! pour la DBOj en particulier). Pour ce
qui est de ’azote, les valeurs limites sont fixées par I'objectif de qualité du milieu récepteur
et peuvent atteindre 10 mg.L~! pour lazote glotal NGL (avec un rendement minimum
d’élimination de 70%).

TAB. B.1 — Prescriptions minimales pour les rejets dans les eaux de surface, hors zones
sensibles, pour les collectivités de plus de 2 000 E.H.

2000 a 10000 E.H. supérieur a 10000 E.H.
Con?entration Rendement Con?entration Rendement
maximale maximale
DBOs 25 mg.L~! 70% 25 mg.L~! 80%
DCO 125 mg.L™t  75% 125 mg.L=!  75%
MES 35 mg.L~! 90% 35 mg.L~! 90%

B.2 Charge journaliére incidente comprise entre 12 et
120 kgDBO;/j

Entre 12 et 120 kg de DBOj par jour, c’est-a-dire entre 200 et 2000 E.H., les installations
sont soumises au régime de déclaration. Quatre niveaux minima (notés D1 a D4) ont été
définis en fonction de I'importance du rejet par rapport au débit d’étiage, des objectifs de

qualité du milieu récepteur et des filiéres de traitement. Ces niveaux sont définis dans le
Tab. B.2.

TAB. B.2 — Prescriptions minimales pour les rejets dans les eaux de surface, hors zones
sensibles, pour les collectivités de taille comprise entre 200 et 2 000 E.H.

D1 D2 D3 D4
DBOj; Rdt. > 30% Conc. < 35 mg.L ! Conc. < 25 mg.L !
DCO Rdt. > 60% Conc. < 125 mg.L~!
MES Rdt. MES > 50%
NK Rdt. > 60%
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B.2. Charge journaliére incidente comprise entre 12 et 120 kgDBOs /j

Le niveau D4 coincide avec le niveau classique de traitement des collectivités dont le
systéme de traitement est soumis a autorisation. Les stations d’épuration a boues activées
en aération prolongée dont la capacité est inférieure & 2 000 E.H. y sont habituellement
soumises.
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ANNEXE C

Programmation Quadratique Successive

La technique de programmation quadratique successive est une méthode de résolution
des problémes de programmation non-linéaire, mise au point dans les années 1970 par
Han (1976) et Powell (1978) sur la base des travaux de Wilson (1963). Elle consiste
a approximer le probléme d’optimisation non-linéaire par un probléme d’optimisation
quadratique sous contraintes linéaires.

On considére le probléme d’optimisation (statique) non-linéaire sous contraintes sui-
vant :

mind = f(x) (C.1a)
soumis 4 : ¢;(x) = 0 i= Te (C.1b)
gi(x) > 0 it=re+1...r (C.1c)
vV > x > x* (C.1d)
et le lagrangien associé au probléme :
Z(x,v) = [(x)+ Z Vi gi (T) (C.2)
i=1

ou x € R” désigne le vecteur des parameétres et v € R", le vecteur des multiplicateurs de
Lagrange et de Kuhn-Tucker.

Soit «* le point courant, v* une estimation du vecteur des multiplicateurs de Lagrange
et de Kuhn-Tucker associé & x* par le probléme (C.1) et %* une approximation semi-
définie positive (garantissant I’existence d’une solution) du hessien de .# au point *. En
linéarisant les contraintes et en minimisant ’approximation quadratique du lagrangien
%, on obtient un sous-probléme de la forme :
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Annexe C. Programmation Quadratique Successive

n(‘slin P = %5:1;T B sz + VL f(2F) oz (C.3a)
soumis 4: 0 = VL g (2F) 0z + g; (zF) i=1...7 (C.3b)
0 < Vig (:I:k) ox + g; (a;k) t=r.+1...r (C.3¢)

0 < dz— (a8 —a") (C.3d)

0 < —éx— (=¥ — ) (C.3e)

La condition d’optimalité de ce sous-probléme est donnée par I'annulation du jacobien
de lapproximation quadratique. Cette condition fournit une solution explicite d=*. La
direction de recherche pour atteindre le point *! de D’itération suivante est alors définie
par :

" = zF 4 of st (C.4)

oll o est la longueur du pas dans la direction de recherche. D’autre part, le role joué par
le multiplicateur est trop important pour étre supposé constant le long de la direction de
recherche. Il est donc également mis & jour selon :

A Y A e (C.5)
ol ov* désigne le vecteur des multiplicateurs de Lagrange et de Kuhn-Tucker associé a
dz* dans le sous-probléme quadratique (C.3).

La longueur du pas o dans la direction de recherche est choisie pour réduire suffisam-
ment une fonction de mérite p du type :

p(a®) = &(a"+a* 62", v + oF ") (C.6)

Le choix de la fonction de mérite £ est trés vaste, et conduit & un trés grand nombre de
variantes de la méthode SQP. On peut citer, par exemple, la fonction de pénalisation
exacte :

T

§(z,v) = f(w)+zepz l9: (@) + > pi min [0, g; (a)]| (C.7)

i=re+1

ou encore le lagrangien augmenté, proposé par Schittkowski (1985) et qui est implémenté
dans le code de calcul NLPQL :

1 V2
(@) = fl@)+) lw 9i () = 5 pi (9 (w))z] +y = (C.8)
: ; Di
ics ics!
ol les ensembles . et ¢’ sont définis par :

v

I = {1,...,re}U{i\'f’egigr,gi(m)g;}
Jo= {1,....r}\ S
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ANNEXE D

Modélisation d’une unité de traitement
existante

Afin d’établir les bénéfices qui peuvent étre réalisés en optimisant la gestion des cycles
d’aération des petites stations d’épuration, ’étude d’une unité de traitement existante est
envisagée. Les aspects relatifs a la modélisation de cette station d’épuration sont présentés
dans cette annexe'. La configuration de la filiére de traitement est précisée dans le pa-
ragraphe D.1. Les mesures utilisées pour identifier les modéles mathématiques présentés
dans le chapitre 1 sont ensuite détaillées dans le paragraphe D.2. La procédure d’identi-
fication paramétrique, ainsi que les résultats des simulations, font ’objet du paragraphe
D.3.

D.1 Configuration de 'unité de traitement

La station d’épuration étudiée est une filiére de traitement de configuration classique
comprenant un étage de pré-traitement (dégrillage, dessablage, déshuilage et décantation
primaire), suivi d’un étage de traitement biologique (bassin d’aération et clarificateur).
Le traitement des boues est également assuré sur le site de la station. La configuration de
I'unité est donnée sur la Fig. D.1 page 250.

Concernant I’étage de traitement biologique plus spécifiquement, les réactions de dé-
gradation s’effectuent au sein d’un réacteur unique de 2047 m3. L aération et le brassage
de la liqueur mixte sont assurés au moyen de 3 turbines délivrant une puissance de 30
kW chacune. Des essais d’aération en eau claire ont permis d’établir, pour le coefficient
kra relatif au transfert d’oxygéne, une valeur de 4,5 h™!. Ces données sont reportées sur

1Les mesures expérimentales utilisées pour l'identification paramétrique des modéles mathématiques ont

été mises & disposition par la Direction Technique des Opérations du groupe Vivendi Environnement
et de la société Anjou Recherche. Les résultats obtenus ont fait ’objet d’un rapport technique et d’une
publication dans Industrial & Engineering Chemistry Research (Chachuat et al., 2000, soumis pour pu-
blicationb).
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Annexe D. Modélisation d’une unité de traitement existante
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D.1. Configuration de I'unité de traitement

la Fig. D.2. Le systéme d’aération du réacteur biologique fonctionne séquentiellement, de
maniére a alterner des conditions d’aérobiose et d’anoxie. La gestion des cycles d’aération
s’effectue au moyen d’horloges, et est ainsi identique d’un jour a l’autre (Fig. D.3); par
ce type de commande, la durée quotidienne d’aération est de 12h45. D’autre part, aucun
apport de carbone externe (e.g. méthanol) n’est prévu sur cette unité durant les phases
d’anoxie pour favoriser la dénitrification.

Bassin d’aération
Vbt =2 047 m3

3 turbines de 30 kW cl adli|lf|CaIeUI’2
kra=45h7" Sdee = 855 m
Effluent e — 280m
prétralté pente du cone £ %677‘15
TVD Rejet
Recyclage Extraction

Taux derecyclage: 250% 1 d’heure toutes les heures

F1Gg. D.2 — Configuration de I’étage de traitement biologique.

On r

Off

Etat du systéme d’aération

22:00 -
0:00

12:00
14:00
16:00
18:00
20:00 -

2 9 9 9 9 9
e 2 2 2@ <9 <
S & ¥ & & g

Temps (h)
F1G. D.3 — Configuration des cycles d’aération (commande par horloges).

Le clarificateur est de type cyclindro-conique. Il présente une surface au miroir de
855 m? et une hauteur de 2,80 m en périphérie; la pente du coéne d’extraction est de
%eme. L’extraction des boues se fait & partir de cet ouvrage de maniére discontinue avec
i d’heure d’extraction toutes les heures, soit environ 75 m3.j~!. Le débit de recyclage est
constant et réglé de maniére a ce que le taux de recyclage soit de 250%. Aussi, comme le
débit moyen journalier mesuré est de ’ordre de 3050 m3.j~!, le débit de recyclage s’éléve

environ & 7600 m3.j~1.

Cette installation est actuellement gérée par la Compagnie Générale des Eaux et est
soumises aux normes de rejet suivantes :

e les valeurs limites fixées par la Circulaire de Novembre 1980 pour les rejets de DCO,
DBOs et MES ;
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Annexe D. Modélisation d’une unité de traitement existante

e le niveau NTK 1 pour les rejets azotés' ;

e I’élimination du phosphore n’est pas recherchée.

D.2 Mesures expérimentales

Les mesures servant de base a I'identification paramétrique des modéles mathématiques
ont été obtenues lors d’'une campagne de mesure de 24 heures, qui s’est déroulée les 10 et
11 septembre 1996 (& partir de 9h00). Ces données sont deux types :

e 12 préléevements d’échantillons moyens de 2 heures durant 24 heures, sur 'effluent
prétraité (aprés décantation primaire) et effluent rejeté ;

e 2 prélevements instantanés, & 14 heure et 16 heures, sur la liqueur mixte présente
dans le bassin d’aération et la boue de recirculation.

D.2.1 Caractérisation de 'efluent prétraité

Les mesures effectuées sur 'effluent prétraité sont relatives au débit et aux concentrations
en DCO, DCO,, MES, MV S, NTK et NH,. Les mesures de M ES et de MV S sont
cependant difficilement exploitables d’un point de vue pratique. Il est apparu difficile, en
effet, de corréler les concentrations en M ES et en MV S avec leurs équivalents en DCO au
moyen de relations simples,e.g. des relations linéaires du type DCO =a M ES +bMV' S.
Ceci est d’autant plus regrettable que ces mesures sont généralement porteuses d’informa-
tion sur la composition de I'influent (e.g. teneur en matiéres particulaires biodégradables
et inertes, teneur en biomasse, etc.) et qu’il n’a pas été possible, dans ces conditions, de les
exploiter. Seules les mesures de DC'O, DCO,, NTK et NH, sont ainsi prises en compte
pour l'identification paramétrique.

Débit et charge incidents

Le débit et les concentrations de I'effluent prétraité sont mesurés sur des échantillons
moyens de 2 heures. Ces données permettent de reconstituer les variations du débit et des
concentrations incidents tout au long des 24 heures de mesure (Fig. D.4).

e Une unique pointe de débit est observée au cours de la journée, entre 11h et 13h,
i.e. & 'heure du déjeuner (Fig. D.4 gauche). Curieusement, on ne retrouve pas ici
de seconde pointe, de fagon nette, le soir vers 20h, et le débit atteint son minimum
durant la nuit.

e Une augmentation de la concentration en DCO se produit corrélativement & la pointe
de débit, avec toutefois un certain délai et de facon plus durable (Fig. D.4 centre).
Ceci résulte essentiellement de l'effet du prétraitement : le passage de I'efluent dans
les ouvrages de prétraitement induit un retard et des phénomeénes de mélange se
produisent, alors que ’effet d’une augmentation du débit sur ’étage de traitement
biologique est, en revanche, beaucoup moins amorti.

'En pratique toutefois, et pour un plus grand confort d’exploitation, la nitrification est poussée jusqu’au
niveau NTK 2.
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D.2. Mesures expérimentales

e La concentration en azote de Kjeldhal (Fig. D.4 droite) reste, quant a elle, relative-
ment stable, comprise entre 30 et 35 mg.L~! tout au long de la journée.
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F1G. D.4 — Mesures moyennes sur 2 heures du débit et des concentrations incidents.

Modélisation des perturbations

Les perturbations incidentes (débit et concentrations moyens sur 2 heures) sont modélisées
par des fonctions sinusoidales de périodes 2k7m (k < 1). L’approximation des variations
du débit incident & 'ordre NN, par exemple, est donnée par :

N
o (t) =~ 1—1—2[0% cos (2kmt) + By sin (2knt)] (D.1)

k=1
ou g (t) = %@, est le rapport entre le débit incident & I'instant ¢ et le débit journalier

moyen. Les coefficients oy, et 35, de la série (D.1) sont déterminés en minimisant la fonction
d’écart & suivante :

12 1 to+5T K
min & = Z {T/ 1o (t) dt — Té:| (D.2)
t

ak,Bk = 0o+(j—1)T

ou T deésigne la période d’échantillonnage des prélévements moyens (7' = 2h) et ng, le
rapport entre le débit moyen mesuré lors de la j*"° période (i.e. entre to + (j — 1) T et
to + j7T) et le débit journalier moyen. L’intégration de la fonction d’écart donne :

al sin (2k7t) cos (2kmt)]0T T
1+ |:Oék — Bk :| — 7 (D3)
; 2km 2km to+(j—1)T Q

12

-y

Jj=1

Les valeurs des 5 premiers coefficients ay, et 0y qui minimisent 1’expression (D.3) pour le
débit et les concentrations en DCO et NT K incidents sont données dans le Tab. D.1.

Les perturbations approximées par des développements de 3 et 5 termes sont présentés sur
la Fig. D.5. L’écart entre 'approximation et les mesures moyennes diminue bien entendu
avec 'ordre N du développement. Toutefois, au dela de 3 termes, les approximations pré-
sentent de nombreuses oscillations. Dans la suite de ’étude, les approximations adoptées
correspondent ainsi & des développements du 3¢ ordre; la pointe de débit modélisée
entre 11 et 13 heures est néanmoins plus étalée que celle de la perturbation réelle.
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Annexe D. Modélisation d’une unité de traitement existante

Variations du débit (-)

TAB. D.1 — Modélisation des perturbations incidentes.

Débit Concentration DCO Concentration NT K
Qin = 3810 m3.j~! DCO;,, = 343 mg.L~! NTK;, = 33 mg.L~!
k ak ﬂk ak ﬂk ak ﬂk
1 —0.325 —0.185 0.254 —0.202 —0.070 —0.014
2 0.230 —0.011 —0.093 0.067 —0.018 0.005
3 —0.063 —0.006 0.043 —0.020 0.006 —0.006
4 0.051 —0.044 —0.016 —0.017 0.063 0.058
5 —0.145 0.031 —0.039 0.015 —0.008 —0.008
‘ ‘ ‘ — 2 : : : 2 ‘ ‘ ‘
51 5 termes - L 5 termes - T 5 termes -
N 3 termes ) 3 termes 3 termes
O 15 Mo1s5 )
A mesures S mesures ~ mesures
1y S | _:
w =]
g 1 2 |
0.5 '{é : 1 .‘i 0.5
g | <
0 I Il i § O i i I i ‘ > 0 Il i i i
8 8 8 8 8 8 8 8 8 8 8 8 8 8 8 8 8 8 8 8 8
& g N g - B o (<) c: 5 m B o - ) & g : N, - B o
Temps (h) Temps (h) Temps (h)

F1G. D.5 — Modélisation des perturbations incidentes : développements d’ordres 3 et 5.
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Composition de la DCO incidente

En raison des variables d’état définies dans le modéle ASM 1 (¢f. § 1.1.1, p. 15), 6 pa-
ramétres doivent étre spécifiés pour caractériser la composition de la DC'O incidente. Ils
sont relatifs aux fractions de DCO soluble inerte (fsr) et biodégradable (fsg), de DCO
particulaire inerte (fx;) et biodégradable (fxs) et de biomasses hétérotrophe (fxpm) et
autotrophe (fxpa)-

Deux contraintes lient ces paramétres :

e la premiére relation concerne la somme des 6 fractions de DCO :

fsr+ fss+ [xr+ fxs + fxpu+ fxpa = 1 (D.4)

e l'autre contrainte est relative aux 2 fractions de DCO soluble, puisque le rapport

entre les concentrations en DC'O et DC'O, mesurées varie peu au cours de la journée,
de l'ordre de 40% (Tab. D.2) :

fsi+ fss ~ 04 (D.5)

TaB. D.2 — Comparaison des concentrations en DC'O et DCO;, incidentes.

période 9h—11h 13h—15h 17h—19h 21h—23h 1h—-3h b5h—7h moyenne
DCO moyenne (mg.L~1) 192 299 426 434 386 308

DCOg moyenne (mg.L~—1) 65 125 178 158 177 143

rapport 20 0.34 0.42 0.42 0.36 0.46 0.46 0.40

D’autre part, la concentration en biomasse autotrophe est généralement négligeable dans
I'influent, en raison du faible taux de croissance de ce type de microorganismes :

fxpa ~ 0 (D.6)

Composition de I’azote incident

Pour des raisons de compatibilité avec le modéle ASM 1, 4 paramétres doivent également
étre définis pour représenter les différentes formes d’azote présentes dans 'influent. Ces
paramétres sont relatifs aux fractions de nitrate (fsyo), d’ammoniaque (fsyg) et d’azote
organique soluble (fsyp) et particulaire (fxnyp) :

e la concentration d’azote nitrique incidente est généralement négligeable, étant donné
que les réactions de nitrification ne se produisent pas dans les réseaux d’assainisse-
ment, milieux généralement réducteurs :

fsno = 0 (D.7)

e d’autre part, les concentrations en azote de Kjehldal et en ammoniaque incidentes
sont mesurées ; leur rapport varie peu au cours de la journée (Tab. D.3), ce qui permet
d’évaluer la fraction d’azote organique et d’ammoniaque de 1'effluent prétraité :

Jsva = 0.67 (D.8)
fsnp + fxyp ~ 0.33 (D.9)
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Annexe D. Modélisation d’une unité de traitement existante

TAB. D.3 — Comparaison des concentrations en NTK et N H, incidentes.

période 9h—11h 11h-13h 13h—15h 15h—17h 17h—19h 19h—21h
NTK moyen (mg.L™1) 33 30 30 35 34 33
NH, moyen (mg.L~!) 20 24 21 24 23 22
rapport S 0.61 0.80 0.70 0.69 0.68 0.67
21h-23h  23h—1h 1h—3h 3h—5h 5h—T7h 7Th—9h  moyenne
35 37 32 36 33 28
21 23 22 22 22 19
0.60 0.62 0.69 0.61 0.66 0.68 0.67

D.2.2 Caractérisation de la liqueur mixte et des boues de recir-
culation

Deux échantillons de boues ont été prélevés au cours de la journée de mesure (respec-
tivement & 14h et 16h) dans le réacteur et le recyclage. Les analyses réalisées sur ces
échantillons concernent :

e les concentrations en DCO, MES et NTK pour les prélévements de liqueur mixte
dans le bassin d’aération (Fig. D.6 gauche);

e la concentration en M ES uniquement pour les prélévements de boues de recircula-
tion (Fig. D.6 droite).

(4]

500

~

oL 1 200

Réacteur biologique (mg.L 1)
Recyclage des boues (g.L7!)

Réacteur biologique (g.L7!)

DCO 14h
DCO 16h
MES 14h
MES 16h |
NTK 14h
NTK 16h
MES 14h
MES 16h

F1G. D.6 — Concentrations des prélévements de boues du bassin d’aération et du recyclage.

Les concentrations de boues dans le bassin d’aération et le recyclage sont directement
calculées a partir des variables d’état du modéle global (1.18) ou du modéle simplifié
(1.23) selon le cas. Les expressions des concentrations dans le réacteur sont identiques
avec les deux modéles :

DCO™ (t) = Sp*(t)+ S5 (t) + X7* (1) + X2 (t) + X5y (1) + X34 (1) (D.10)

MES™(t) = 0.75 [X7*(t) + X2 (t)] + 0.9 [Xpy (t) + X5 4 (1)] (D.11)

NTK™(t) = S8 (t) + S8 (t) 4+ S5, (1) + X3y () +inxs X0 (t) (D.12)
+inBm (X]%CfH (t) + X%%A (t))
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D.2. Mesures expérimentales
En revanche, elles différent selon le modéle utilisé pour le calcul de la concentration en

MES des boues de recirculation :

— Cas du modeéle global :
MES™e (t) = XN (D.13a)
— Cas du modéle simplifié :
MES™ (t) = 0.759 [X}*(t) + X2 ()] +0.99 [XFy (1) + XFa(t)] (D.13b)

N im (1— ’ .
ou v = Q““LQZZ)( Jfgj)ﬂ[ ns Qpurg correspond au taux de compression des boues dans
rec purg

le clarificateur (cf. § 1.1.4, p. 27).

D.2.3 Caractérisation des rejets

Les échantillons d’efluent traité correspondent & des prélévements moyens de 2 heures
et les concentrations en DCO, DCO,, MES, NTK, NH,; et NO3 sont mesurées sur
chaque échantillon (Fig. D.7). On peut noter toutefois que ni les concentrations en DCO;
des prélévements réalisés entre 11h-13h, 15h-17h, 19h-21h, 23h-1h, 3h-5h et 7h-9h (Fig.
D.7(b)), ni la concentation moyenne en NTK entre 13h-15h (Fig. D.7(d)) ne sont ici
disponibles.

D’autre part, une mesure apparait clairement irréaliste. La concentration en DCO
de I’échantillon moyen prélevé entre 13h et 15h (57 mg.L~!, Fig. D.7(a)) est, en effet,
sensiblement plus élevée que les autres concentrations mesurées ce jour ci (entre 29 et 38
mg.L.7!). 1l semble, & premiére vue, que cette augmentation soit consécutive a la pointe
de débit observée entre 11h et 13h. Toutefois, ni la concentration en DCO;, (Fig. D.7(b)),
ni la concentration en M ES (Fig. D.7(c)) n’augmentent simultanément. Aussi, une telle
pointe de concentration en DC'O n’est pas justifiée. Cette mesure ne sera donc pas prise
en compte ultérieurement pour l’identification paramétrique des modéles mathématiques.

Les seules variables d’état des modéles mathématiques utilisés ne permettent pas de
calculer directement les concencentrations des prélévements moyens. Le calcul d’une in-
tégrale devient nécessaire, e.g. pour la concentration moyenne en DCO sur la période
[tio1,ts] :

DCO

[ 0+ X2 0+ X5 0+ X5 0+ 577 0+ 55 (0] e (D1

[ti—1,ts] iy

Pour représenter ces prélévements moyens, la variable d’état supplémentaire z; est définie :

— Cas du modele global :

2 dec,1 1 dec,1 dec,1 1 dec,1 dec,1

B = X |k (s 0+ 0) + o (5, 0+ )
£SO [P0 + 50 1) (D.15)

i (tg) = 0 (D.16)
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F1G. D.7 — Concentrations des prélévements moyens sur I'effluent traité.
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D.2. Mesures expérimentales

— Cas du modéle simplifié :

T1(t) = fus X}’“(t—td)+Xg“(t—td)+X,’§%H(t—td)+Xg%A(t—td)]
+S5 (t —tg) + S¥(t —ta) (D.17)
i1 (to) = 0 (D.18)

ou ty représente le temps de transit de 'effluent dans le clarificateur (cf. § 1.1.4,
p. 27)

De facon similaire pour les concentrations moyennes en DCO,, MES, NTK, NH, et
NQOg, il est possible de définir les variables d’état supplémentaires o, ..., T¢ :

— Cas du modeéle global :

O Ol S DR O] (D.19a)
ig(t) = Xl (D.19b)
. dec,1 INXI dec,1 INBM { dec,1 dec,1 dec,1
Fal) = X | DL 0+ N (e 0+ () + 0 0)
dec,1 dec,1 dec,1 dec,1

+Stec (t) [ Sezxfo + Sezfo + Sez\fD} (D.19¢)
B (t) = S{ON() pEo (t) (D.19d)
Fo(t) = S () pEey (1) (D.19¢)

— Cas du modéle simplifié :

To(t) = S (t—tg)+ S%(t—tg) (D.20a)
F3() = fos [o 75 <Xb“ (t—tq) + X5 (t — td))
0.9 (X%“H )+ XU (t— td)ﬂ (D.20b)
By (t) = S¥o(t—ta) + Sy (t—ta) + S¥p (t —ta) + X¥p (t — ta)
+inxr X0 (t —tq) + inpum (Xf;;jH (t — )+XBA(t—td)> (D.20c)
Z5(t) =S¥ (t—ta) (D.20d)
T (t) = Sio(t—ta) (D.20e)

Les concentrations moyennes rejetées sur la période d’échantillonnage [tl 1t ] sont ainsi
données par :

DCO} i) = Dt =3 (i) (D.21a)
DCOO,|1 ) = Ta(ti) = &2 (tin) (D.21b)
MES}[t?’_l,t ] = T3(t) = T3 (tic) (D.21c)
NTK]| ] = T (i) — Za (ti1) (D.21d)
NH,| ] = s (t) = Ts (tioa) (D.21e)
N—O?’}[tz‘."_l,tz_] = T (ti) — T (ti-1) (D.21f)
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Annexe D. Modélisation d’une unité de traitement existante

Le vecteur d’état supplémentaire & € R® est défini par un systéme différentiel non-linéaire
de la forme :

z(t) = g(z(t),0) (D.22a)
Z(h) = 0 (D.22b)

ou O € R? désigne le vecteur des parameétres & identifier. Le calcul des concentrations
moyennes de I'effluent traité est assuré en intégrant le systéme différentiel (D.22) conjoin-
tement aux systémes d’état (1.18) ou (1.23).

D.2.4 Conclusions

L’unité de traitement étudiée présente une configuration classique. L’étage biologique est
constitué d’un unique bassin d’aération, au sein duquel le systéme d’aération (aérateurs
de surface) fonctionne en alternance de maniére a assurer la dégradation de 'azote.

Les mesures effectuées sur cette unité sont de deux types : (i) des mesures sur lef-
fluent prétraité (débit et concentration) et (i) des prélévements instantanés sur la boue
et la liqueur mixte ainsi que des mesures moyennes sur I'effluent traité. Les analyses
effectuées sur l'efluent prétraité sont particuliérement importantes dans la mesure ou
elles permettent d’estimer les perturbations recues par la station durant la journée de
mesure. Les prélévements réalisés en différents points de la filiére de traitement le sont
tout autant, puisqu’ils sont a la base méme de 'identification paramétrique des modéles
mathématiques utilisés.

La description de la procédure d’identification paramétrique, ainsi que des résultats
obtenus, fait ’objet du paragraphe suivant.

D.3 Identification paramétrique des modéles mathéma-
tiques

Pour la modélisation des procédés de traitement des eaux, et en particulier celle du procédé
de traitement a boues activées, la plupart des travaux réalisés au cours des trente derniéres
années ont porté sur 1’élaboration de modéles déterministes complexes. Parmi eux, le
modéle ASM 1 a fait 'objet d’une attention toute particuliére. Ce modéle est constitué, on
'a vu (¢f. Chapitre 1), de relations théoriques trés détaillées (basées sur des cinétiques de
Monod) pour décrire les différents processus de dégradation. Il a prouvé, a de nombreuses
reprises, son aptitude & reproduire de facon pertinente le comportement dynamique du
procédé a boues activées.

L’identification paramétrique du modéle ASM 1 doit étre guidée par deux reflexions.
Tout d’abord, le modéle est trés fortement non-linéaire et comporte un nombre important
de parameétres et de variables d’état mal connus et parfois non directement mesurables
(e.g. la concentration en biomasse hétérotrophe ou autotrophe); ensuite, le probléme de
I'identification est trés fortement lié a la qualité des mesures expérimentales et a I'in-
formation qu’elles contiennent. Lorsque les paramétres sont trés fortement corrélés entre
eux (i.e. lorsque la modification de 'un des paramétres provoque la modification d’un
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autre), 'unicité de la solution n’est plus garantie. Ce probléme peut se rencontrer lorsque
seules des mesures bruitées en nombre limité sont disponibles, ce qui est trés souvent le cas
pour des données expérimentales sur site réel. Ces éléments rendent ainsi particuliérement
délicate I'identification paramétrique de ce type de modéles.

La premiére partie de ce paragraphe constitue une introduction aux aspects liés a
'identifiabilité du modéle ASM 1 (§ D.3.1). La procédure appliquée pour effectuer I'iden-
tification paramétrique est ensuite décrite (§ D.3.2); cette procédure a bien entendu été
définie en tenant compte des problémes mentionnés précédemment. Les résultats de 1’iden-
tification du modéle global et du modéle simplifié sont respectivement présentés dans les
paragraphes D.3.3 et D.3.4.

D.3.1 Identifiabilité du modéle ASM 1

Il ne s’agit pas de redémontrer ici les propriétés d’identifiabilité du modéle ASM 1, mais
plutot de rappeler quelques résultats importants. Plusieurs études ont en effet été réalisées
sur le sujet (e.g. Julien, 1997; Weijers, 2000) et le lecteur désireux d’approfondir ce point
est invité a s’y référer.

A la base des problémes d’identifiabilité se trouve la question de savoir si des mesures
d’entrée/sortie sur le procédé, sous des conditions opératoires normales, donnent suffi-
samment d’information pour estimer de maniére unique I’ensemble des paramétres du
modéle. Dans ’affirmative, le modéle peut étre identifié & partir de mesures réalisées sous
des conditions opératoires normales.

Si ce n’est pas le cas, il s’agit de se demander si seul un jeu réduit de paramétres est
important pour l'identification et si ce jeu peut étre estimé de facon unique. Si c’est le
cas, alors a nouveau, le modéle peut étre identifié a partir de mesures d’entrée/sortie.
Dans le cas contraire, la question devient de savoir si un jeu réduit de paramétres peut
étre sélectionné et estimé & partir des mesures. Dans ce cas, il sera nécessaire de définir
un protocole expérimental complémentaire pour estimer les paramétres (importants) non
identifiés.

Les méthodes d’identifiabilité permettent de répondre aux questions soulevées ci-dessus.
L’identifiabilité est la propriété de pouvoir déterminer un jeu de paramétres de fagon
unique, pour un jeu donné de mesures expérimentales. Une distinction est généralement
établie entre identifiabilité théorique et identifiabilité pratique.

Identifiabilité théorique

L’identifiabilité théorique (ou structurelle, ou encore a priori) est une propriété intrin-
seque du modéle. Elle correspond & la possibilité d’obtenir un unique jeu de paramétres,
pour un modéle donné et un ensemble de mesures expérimentales supposées parfaites et
non-bruitées. Plusieurs méthodes existent pour I'analyse de I'identifiabilité théorique des
systémes linéaires, invariants et exprimés dans 'espace d’état (e.g. Walter, 1987, pour
la description des approches les plus couramment mises en ceuvre). La situation est plus
compliquée pour les modéles non-linéaires. Cinq des approches les plus couramment uti-
lisées sont référencées et briévement décrites par Julien (1997) :
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(1) développement en série de Taylor;

(i) transformation du modéle non-linéaire en modéle linéaire vis-a-vis des paramétres;

(7ii) étude de 'observabilité du vecteur d’état augmenté par un vecteur auxiliaire formé
des paramétres a identifier

(tv) approche de la série génératrice;

(v) approche de I'isomorphisme d’état local.

En utilisant I’approche de I'isomorphisme d’état local, Julien (1997) montre que le mo-
dele ASM 1 (couplé avec un modéle de décantation idéal) est globalement structurelle-
ment identifiable lorsque les concentrations en oxygéne dissous, ammoniaque et nitrate
sont mesurées en-ligne. L’étude de 'identifiabilité théorique des modéles définis dans le
Chapitre 1 sort du cadre de ce travail. Toutefois, le nombre important de mesures ef-
fectuées sur 'unité de traitement étudiée (cf. § D.2) laisse a penser que les propriétés
d’identifiabilité théorique sont ici également vérifiées.

Identifiabilité pratique

L’identifiabilité pratique (ou a posteriori) fait référence a la possibilité d’obtenir un jeu
de paramétres correct a partir de mesures entachées d’incertitudes. Un modéle structu-
rellement identifiable peut en effet se révéler pratiquement non-identifiable si les mesures
ne portent pas assez d’information. L’identifiabilité pratique dépend donc des conditions
expérimentales, i.e. & la fois du protocole de mesure, de la qualité et de la quantité des
mesures.

Pour le modéle de ASM 1 plus spécifiquement, on sait qu’en raison de la structure des
cinétiques, des problémes d’identifiabilité pratique sont & craindre; ces problémes sont
d’ailleurs rapportés dans de nombreux travaux (e.g. Vanrolleghem et al., 1995; Weijers,
2000). A titre d’exemple, on peut considérer le cas ot la dépendance entre le taux de
croissance p et la concentration en substrat limitant S est décrite au moyen d’une cinétique
de Monod :

S

—_— D.2
Ks+ S ( 3)

H = tmax

Les paramétres a identifier sont le taux de croissance maximal fi,,,, et la constante d’af-
finité K¢ pour le substrat limitant. Si les concentrations en substrat et en biomasse sont
mesurées, le modéle de Monod est théoriquement identifiable. De sérieux problémes d’iden-
tifiabilité pratique apparaissent toutefois lorsque la concentration en substrat est bien
supérieure a la constante d’affinité; seul le rapport % est en effet identifiable dans ce
cas, et non chaque paramétre indépendamment.

Deux types de méthodes peuvent étre utilisés pour ’analyse de I’identifiabilité pratique
d’un modéle : analyse de sensibilité (linéaire ou non-linéaire) et ’estimation des cova-
riances entre les différents parameétres (Walter, 1987). Ces deux méthodes sont appliquées
dans la procédure d’identification décrite ci-dessous.
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D.3.2 Procédure d’identification paramétrique

L’identification paramétrique consiste a déterminer le jeu de paramétres qui minimise
I’écart entre des valeurs mesurées expérimentalement et prédites théoriquement. Elle doit
étre guidée par le fait que les modéles de simulation considérés sont de grandes dimen-
sions et qu’il n’est pas envisageable, pour les raisons suivantes, d’identifier I’ensemble des
paramétres de facon systématique :

e le nombre de paramétres est important (paramétres cinétiques, parameétres stoe-
chiométriques, paramétres de décantation et composition de 'influent) : 26 pour le
modéle global (1.18) et 21 paramétres pour le modéle simplifié (1.23);

e certains paramétres peuvent étre évalués directement a partir des mesures effectuées,
ce qui permet de les éliminer de la procédure d’identification, e.g. les fractions fg;
et fss de DCO soluble;

e des paramétres du modéle présentent une faible sensibilité vis-a-vis de la configu-
ration du systéme, des conditions de fonctionnement du procédé ou encore de la
composition dea l'influent, alors que d’autres y sont fortement sensibles et doivent
nécessairement étre estimés;

e enfin, certains paramétres du modeéle sont fortement corrélés entre eux, ce qui peut

rendre délicate leur identification (c¢f. § D.3.1).

Ces différents aspects sont pris en compte par la procédure d’identification paramétrique
suivante :

(7) Définir le jeu de paramétres par défaut, ainsi que les conditions initiales du
systéme ;

i1) Eliminer de la procédure d’identification les paramétres dont les valeurs son
) El de 1 dure d’identification 1 tres dont 1 1 t
connues ;

(7ii) Sélectionner parmi les paramétres restants, ceux étant les plus sensibles ;
(tv) Identifier les paramétres retenus;

(v) Calculer les intervalles et régions de confiance pour les paramétres identifiés,
de maniére a déceler les paramétres redondants et/ou peu sensibles; le cas
échéant, les éliminer de la procédure d’identification en leur fixant comme
valeurs celles définies par défaut (i), et retourner a I’étape (iv).

Les différentes étapes de cette procédure sont détaillées ci-dessous.

Parameétres par défaut du systéme

Les paramétres stoechiométriques, cinétiques et de décantation considérés par défaut sont
ceux définis dans le cadre du benchmark (cf. § 1.1.1). Ces paramétres sont rappelés dans
le Tab. D.4.

Pour la composition de I'efHuent prétraité, les fractions de DC'O soluble inerte et bio-
dégradable peuvent étre directement estimées a partir des mesures expérimentales. La
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TAB. D.4 — Paramétres cinétiques, steechiométriques et de décantation par défaut.

parameétres cinétiques

paramétres stoechiométriques

paramétres de décantation

Yu
Ya
fTXI
INBM

INXT

0.67
0.24
0.08
0.08
0.06

—1
8DCco-8DCO

gDco-gz\F1

gn-gpco "
gN-gDCO_1

W 4.0
Kg 10.0
Kom 02
Knmn 0.05
Kno 0.5
by 0.3
NNOg 0.8
NINOR 0.8
Kh 3.0
Kx 0.1
WA 0.5
Koa 04
Knga 10
ba 0.05
Ka 0.05

i1

J
gpco-m-
g0, .m—3

gN.m~
gn.-m—

j—l

3

3

3

gDCco-EDCO ™ -]
gpco-8pco

j—l

g0,-m™
gN.m_S
j—l

m®.gpco”

3

1

1

1

g

1

Us 0 474
g 250
T 5.76 - 10~*
™ 2.86-1073
frs 2281073
X maw 3000

-1

m.j~!

m.j~!

3 —
m-.gmMES
m?.gyps™

-3
gMES.-M

1

1

DCO soluble représente environ 40% de la DCO totale, et contient approximativement
5% de composés solubles inertes (fss) et 35% de composés solubles biodégradables (fss).
De la méme maniére, la fraction d’ammoniaque de 'influent constitue les deux tiers de
la concentration d’azote incidente. En revanche, les fractions de DC'O particulaire (fy;,
fxs, fxBH, [xBa) et d’azote organique (fsnp, fxnp) doivent étre estimées. Les valeurs

considérées par défaut sont données dans le Tab. D.5.

e la DCO particulaire incidente est supposée constituée en grande partie de composés
organiques biodégradables (X5);

e l'azote organique incident est supposé se présenter essentiellement sous la forme
particulaire.
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TAB. D.5 — Composition de I'influent par défaut.

fractions de DCO

fractions de DCO

fractions d’azote

soluble particulaire organique
fsr 5% Ix1 10 % fsnu 67 %
fss 35% fxs 45 % fsnD 2%
fxBH 5% fxND 31%
fxBa 0%




D.3. Identification paramétrique des modéles mathématiques

Conditions initiales du systéme

Pour l'identification paramétrique des modéles mathématiques a partir de données dyna-
miques, il est nécessaire de disposer des conditions initiales du systéme. Les prélévements
effectués dans le réacteur et le recyclage de la station donnent des indications sur la com-
position particulaire des boues, mais restent néanmoins insuffisants pour estimer, méme
grossiérement, les concentrations des différents composés définis par le modéle ASM 1.

Une premiére alternative consiste a estimer les conditions initiales du systéme conjoin-
tement aux paramétres des modéles mathématiques lors de I'identification paramétrique.
Cependant, ce type d’approche augmente notablement le nombre de paramétres a iden-
tifier. D’autre part, les concentrations initiales des composés particulaires sont fortement
corrélées entre elles, ainsi qu’avec les paramétres cinétiques et steechiométriques du modéle
ASM 1, si bien que ces estimations sont souvent peu vraisemblables.

Afin d’éviter 'estimation conjointe des paramétres et des conditions initiales du systéme,
une autre possibilité consiste a utiliser les conditions initiales issues du régime station-
naire du procédé. Le régime stationnaire est ici calculé pour les perturbations incidentes
mesurées (Fig. D.5) avec les paramétres par défaut donnés dans les Tab. D.4 et D.5. Les
conditions initiales obtenues par cette approche sont présentées dans le Tab. D.6. Il est
ainsi garanti que les conditions initiales considérées sont plausibles.

Probléme d’identification

L’identification du modéle consiste a déterminer le jeu de paramétres qui minimise 1’écart
entre les valeurs mesurées expérimentalement et simulées. La procédure d’identification
est définie de la maniére suivante :

1. choix d’'un jeu initial de paramétres, admissible dans la mesure du possible ;

2. intégration du systéme d’état pour le jeu de paramétres en cours et calcul de I’écart
entre les valeurs expérimentales et celles données par le modéle ;

3. modification du jeu de paramétres de maniére & minimiser cet écart.

La fonction d’écart est une fonction quadratique de la forme :

3(0) =y —y"*)- W - (y—y") (D.24)

ou 0 € R? désigne le vecteur des paramétres, y™** € RP et y € RP les vecteurs des
valeurs mesurées expérimentalement et simulées respectivement et # € RP*P une matrice
(diagonale) de pondération. Minimiser la fonction d’écart revient donc tout naturellement
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TAB. D.6 Etat intial du systéme a t = 9h

concentrations initiales dans le bassin d’aération & t = 9h
ba ba ba ba ba ba ba ba ba ba ba
ST 59 X7 X3 XBu XEa SNo  SNm  SNp Xxp SO

16.91 0.985 1938.1 35.61 2176.1 111.07 5.919 0.466 0.728 3.147 4.002

concentrations initiales dans le décanteur & t = 9h

couche  Xfe Pis PS PX5H P¥S 4 P%5p Sitee Pl pEs pi%o PN u p&%p
1 8662 408610~ 1228102 5.51110~! 2.80310~2 1.33810-3 24559 7.08810~! 4.43410~2 153410~' 7.01310~2 2.32910~2
2 10174 4.09410-! 1.08810~2 5.51610-1 2.80910~2 1.20710-3 23.851 7.33410-! 4.56110-2 1.25510~! 7.06410~2 2.48510~2
3 15.038 4.10210-1 9.14310~3 552510~ 2.81710-2 1.03910~% 23.446 7.45510~1 4.60110-2 1.20010~! 6.14310~2 2.70110~2
4 36868 4.10610~! 7.93710~3 5.53210-1 2.82310~2 9.23810~% 23594 7.35210-! 4.50610-2 1.48110~! 4.22810~2 2.93510~2
5 25640 410710~ 75871073 5.53410-1 2.82510~2 8.92410~% 24515 6.96210~! 4.20110-2 2.10710-! 2.05910~2 3.05110~2
6 26320 4.10710-! 7.62010~3 5.53410-1 2.82410~2 8.95010~% 23.869 7.22110-! 4.41110-2 1.73910~! 2.93510~2 3.058 10~2
7 255.96 410710~ 7.65410-3 553410~ 2.82410~2 8.97810~% 23432 7.40710-' 4.48910~2 1.45310-! 3.93110-2 2.97410~2
8 26275 4.10710-1 7.69010~3 553410~ 2.82410-2 9.00710~% 23.183 7.52410~! 4.56810~2 1.24510~! 4.82310~2 2.91310~2
9 25551 410710~ 77251073 5.53310~1 2.82410~2 9.03710~% 23.051 7.59410~! 4.67710~2 1.08310~! 5.6771072 2.869102
10 5097.3 4.10410-' 8.75110~3 5.52710-! 2.81810-2 1.00110~3 22.996 7.63110~! 4.76910~2 9.58210~' 6.53810~2 2.80010~2

Annexe D. Modélisation d’une unité de traitement existante
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D.3. Identification paramétrique des modéles mathématiques

a résoudre le probléme d’optimisation dynamique suivant!-? :

min 7 - W -
0
soumis & : & (¢

(D.25)

mes

avec : T = y—vy

ou r € RP désigne le vecteur des écarts entre les valeurs mesurées expérimentalement et
les valeurs prédites théoriquement :

A0) - x (tun) — Y%
A(0) - (tien) — Yt
r o= (& (ton + 2h) — Z (ton)) — Ylop 11n) (D.26)

(& (ton + 12 x 2h) — & (ton + 11 x 2h)) — yi7 o)
ot le produit A -z (t) = (DCO% (t), MES*™ (t), MV 5% (t), NTK" (t), MES" (t))T
est donné par les équations (D.10)—(D.13), et le vecteur d’état supplémentaire & est défini
par le systéme différentiel (D.22).

Le probléme d’optimisation dynamique (D.25) est résolu par la méthode SQ P (code NLPQL
Schittkowski, 1985). Les aspects relatifs a cette méthode ont déja été précisés (cf. § 2.3.2)3.
La méthode de 'adjoint est utilisée pour le calcul du gradient du critére J = 7 - % - r
d’identification par rapport aux paramétres 0 :

af (1,2)
007

T Og

A
" 06"

Ved = 277 - W - / AT dt  (D.27a)
t+

80T

'Dans I'expression du gradient du critére, la notation f(l’z) est utilisée afin de simplifier 1’écriture; on
rappelle que 'exposant () désigne le modéle relatif au fonctionnement du systéme d’aération et I’exposant
(2) correspond a larrét de ce dernier.

2Le probléme d’identification est ici présenté en I’absence de contraintes d’égalité ¢ (@) = 0. Lorsque les
paramétres relatifs & la composition de 'influent font partie de I’identification, les contraintes (D.4), (D.5)
et (D.9) (p. 255/255) qui lient ces parameétres sont naturellement intégrées au probléme (D.25).

311 est important de noter que les méthodes considérées ici sont des méthodes de recherche locale. Aussi,
selon la nature du probléme d’identification (non-convexités en particulier), il se peut que 1’algorithme
converge vers un optimum local proche du point initial choisi et n’atteigne pas optimum global du pro-
bléme. Si 'on souhaite s’assurer de la globalité de Poptimum, il est nécessaire de mettre en ceuvre les
méthodes d’optimisation globale, déterministes (e.g. algorithme BB, Androulakis et al., 1995) ou sto-
chastiques (e.g. algorithme du recuit simulé (Kirkpatrick et al., 1983), algorithmes génétiques (Goldberg,
1989)). Ces méthodes d’optimisation impliquent cependant des temps de calcul souvent trés importants.
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Annexe D. Modélisation d’une unité de traitement existante

ou les variables d’état , © et adjointes A, X sont solutions du systéme différentiel aux
limites partagées (TPBVP) suivant :

B = £19(z(1),0) (D.27h)
z(t) = g(z(t).0) (D.27c)
T B pOfH? ;1 09
A () = =X ST 5T (D.27d)
A(t) = 0 (D.27¢)
avec les conditions initiales : @ (¢) To (D.27f)
z(ty) =0 (D.27g)
les conditions de continuité :  x (t;) = x () (D.27h)
z(t7) = & (tf (D.27i)
A7) = AT () +20" - or = (D.27))
x (t;)
ATy = A ) et T (Do)
 (t;)
et les conditions terminales: A" (¢, ) = 27" - ¥ - or 7 (D.271)
‘ ox (t,)
X(ty) =20 or — (D.27m)
‘ oz (t,,)

ou t;, ¢+ = 1...n,, désignent les instants de prélévements ou les instants de début et
de fin des périodes d’échantillonnages selon le cas. On peut remarquer que les variables
adjointes X des états supplémentaires @ restent constantes entre deux instants ¢; successifs,
et ne sont modifiées que par les conditions (D.27k). D’autre part, le TPBVP précédent ne
présente pas de discontinuités aux instants ¢ et t* de commutation du systéme d’aération,
étant donné que ces instants sont ici fixés.

Analyse de sensibilité

L’analyse de sensibilité est un outil particuliérement intéressant pour caractériser le com-
portement d’un modéle de simulation. Elle permet d’exprimer I'influence d’une faible
variation de I'un des parameétres sur les variables d’état, et peut ainsi donner de pré-
cieuses indications sur les paramétres difficiles a identifier (en raison de l'influence limitée
qu’ils ont sur le comportement du systéme par exemple). Ces analyses constituent donc
une étape préalable a I’étape d’identification décrite dans le paragraphe précédent.

Etant donné un jeu de paramétres 0, la sensibilité du critére J d’optimisation par rapport
a ces paramétres est donnée par le systéme d’équations (D.27). Il est important de noter
que ces sensibilités sont relatives & un jeu donné de paramétres et ne fournissent donc
que des informations locales. Or il est bien entendu nécessaire, pour conclure sur la
sensibilité d’un paramétre, de considérer 'influence qu’il a sur I’ensemble de son intervalle
de variation. Pour ces raisons, une procédure d’échantillonnage de type latin hypercube
sampling (LHS) a été mise en ceuvre sur ’espace des parameétres.
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D.3. Identification paramétrique des modéles mathématiques

La procédure LH S, développée par McRay et al. (1979), est une extension de la procédure
lattice sampling initialement proposée par Patterson (1954). Cette technique, réputée plus
performante que les méthodes classiques d’échantillonnage aléatoire (e.g. Monte Carlo), a
déja fait 'objet de plusieurs applications en analyse de sensibilité (e.g. Iman et Conover,
1980; Weijers, 2000). Son principe est briévement décrit ci-dessous :

— soit [QL, QU]q Pespace des parameétres et soit z le vecteur défini par z = [0,1, ..., Neep, — 1]
(0% Nee, désigne le nombre de points d’échantillonnage considérés),

— en désignant par 771, ..., q permutations aléatoires indépendantes du vecteur z,
les échantillons 6’ (7 =1,...,Nen) sont donnés par :
< i+ 1 )
R R U
Nech
i=1...q (D.28)
. Wfl + 1
ezﬂech — QZL _'_ ech 2 (HZU o ezL)
Nech )

Les sensibilités moyennes §[9L o0 sont alors calculées en moyennant les sensibilités obte-
i 074

nues sur I’ensemble des points d’échantillonnage éj (J=1...ncn) :

~ 1 Nech
oo = o 2V (029

Avec ce type d’échantillonnage, une bonne reproductibilité des résultats est obtenue pour
un nombre réduit de points, typiquement & partir de n.., = 100 points. Les paramétres (et
conditions initiales) sélectionnés a 'issue de cette procédure sont ceux dont la sensibilité
moyenne est importante, typiquement une sensibilité moyenne supérieure a 0.20. Cette
valeur, qui peut étre vue comme une valeur moyenne de la sensibilité d’un paramétre sur
I’'intervalle 5[%795] a été retenue sur la base de considérations pratiques. Elle permet de

séparer I’ensemble des paramétres en deux sous-ensembles équitables. Seuls les paramétres
dont la sensibilité moyenne est supérieure a cette limite sont retenus par la suite.

Analyse des intervalles et régions de confiance

L’analyse de sensibilité décrite ci-dessus permet d’effectuer une premiére sélection des
paramétres les plus influents. Suite & cela, le nombre de paramétres peut malgré tout rester
conséquent (de l'ordre de 15 paramétres) et il n’est pas rare que certaines combinaisons
redondantes subsistent. Les méthodes de calcul des intervalles et des régions de confiance
permettent de détecter ces redondances. Elles sont basées sur I'analyse de la matrice de
covariance des parameétres.

Matrice de covariance — La matrice de covariance des paramétres (Cp € R7%9) est
définie par :

Co = I (Ve’yT W - Vey)_l Voy' - #?* Voy- (VOyT W VGy)_l (D-30)
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Annexe D. Modélisation d’une unité de traitement existante

ou 0" désigne les paramétres optimaux obtenus en résolvant le probléme d’identifi-
cation (D.25) et v, le nombre de degrés de liberté du probléme, i.e. v =p—q—r
(avec 7 le nombre de contraintes entre les paramétres). Le gradient du vecteur de
sortie y par rapport aux paramétres 0 s’écrit :
dy | Oy dy
Voy = — =+ —— 89+ —7 5 D.31

o = HT T gxT 0T 5zT %0 (D-31)

ou les matrices de sensibilités sg et 59 sont données par :

8f(1’2) 6f(1’2)

ég (t) = aeT + 0zl So (D.32a)

- 0g d0g

Se (t) 80? + a? - 39 (D32b)
so(to) = O (D.32¢)
50 (t)) = 0 (D.32d)

Intervalles de confiance — Pour un niveau de confiance (1 — «) donné, le calcul des
intervalles de confiance permet d’estimer les bornes inférieures et supérieures entre
lesquelles les valeurs réelles des parameétres sont susceptibles de se trouver. Ces
bornes sont définies par :

© = {6;,i=1...q16;=0£/Coi;ti_a,} (D.33)

ou ty_,, correspond a lI'image réciproque, par une loi de Student & v degrés de
liberté, de la densité de probabilité 22 = 1 — « et Cy;; désigne le i®™ terme diagonal
de la matrice de covariance des paramétres. L’expression (D.33) donne des bornes
pour chaque paramétre pris individuellement, et définit ainsi un hyperrectangle de
dimension ¢ dans I’espace des paramétres.

Il est possible de déduire certaines informations & partir de la connaissance des in-
tervalles de confiance. En particulier, les larges intervalles de confiance caractérisent
généralement des paramétres redondants. La redondance est ainsi plutot caractérisée
par une incertitude que par un intervalle de confiance :

+ Vv CGZEl—a,V

(2

incertitude 6; = x 100% (D.34)
Toutefois, bien que des redondances puissent ainsi étre détectées, la méthode de cal-
cul utilisée pour déterminer les intervalles de confiance ne donne aucune information
sur d’éventuelles relations entre les paramétres, e.g. 01 = f (6, ...,60,).

Régions de confiance — A partir de la matrice de covariance, il est également possible
de calculer la région de confiance qui contient ’ensemble des combinaisons entre les
paramétres pour un niveau de confiance (1 — «) donné. Cette région de confiance
est un hyperellipsoide de dimension ¢ défini par :

o = {0 1 (0—6°T-C;'-(0—6") < @_a} (D.35)
ol le paramétre ¢ est calculé & partir de la relation suivante :
1 tZ%Z%_a 4
—q/ e_t t§_1 dt = 1—-« (D36)
L' (%) Jimo
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D.3. Identification paramétrique des modéles mathématiques

Si 'on diagonalise 'inverse de la matrice de covariance :
C,' = QA9 (D.37)

ol les colonnes de la matrice Q = [q1 - ~qn0] sont les vecteurs propres de C, Let A,
la matrice diagonale contenant les valeurs propres () de C, ! et si I'on considére
les nouvelles coordonnées h; ... h, (ou composantes principales) le long des axes de
I’hyperellipsoide :

h = Q7. (6-6 (D.38)
la relation (D.35) peut étre réécrite sous la forme :
h"-A-h < 2, (D.39)

L’expression (D.39) indique clairement que les composantes principales (h;) sont
inversement proportionnelles aux valeurs propres :

b g .
hy = +—2%, j=1...q (D.40)
VA
Si0< A <Ay <--- < A\, la composante principale la plus intéressante est hq

dans la mesure ou elle est associée a l'intervalle de confiance le plus large. D’aprés
(D.38), h; est définie par :

hl =1 (01 — 0{) + V12 (92 — 0;) + 4 Vig (Qq — 0;) (D41)

ouv, = (V11,V2,..., qu)T désigne le premier vecteur propre (i.e. le vecteur propre
associé a la valeur propre A;). Ainsi, les composantes dominantes de h; corres-
pondent aux parametres ¢; ayant des coefficients 1, ; grands. Ces parameétres consti-
tuent une combinaison redondante. Il convient de les éliminer de I'identification en
leur donnant une valeur (physique) qui soit constante. En procédant ainsi, les inter-
valles de confiance du modéle sont sensiblement réduits. Ce raisonnement doit bien
entendu étre appliqué a I’ensemble des composantes prinicipales dominantes.

Conclusions

La procédure d’identification a été définie dans ce paragraphe. Une des originalités de cette
procédure est d’effectuer, au moyen de ’analyse de sensibilité et avant toute identification,
une premiére sélection des paramétres du modéle les plus influents. Pour I'identification
des paramétres & proprement parler, une méthode de gradient de type SQP a été préfé-
rée aux méthodes d’optimisation directes (méthode du simplexe en particulier), dans la
mesure ol la connaissance des gradients et du multiplicateurs de Lagrange et de KKT du
probléme permet de vérifier qu'un optimum local a bien été atteint. Enfin, les redondances
entre les parameétres sont détectées aprés chaque identification, par le calcul des intervalles
et régions de confiance; les paramétres redondants sont ainsi éliminés de la procédure et
une nouvelle identification est réalisée.

En procédant ainsi, il a été possible de réduire de facon substantielle le nombre de para-
métres & identifier. Ces résultats font 'objet du paragraphe suivant.

271



Annexe D. Modélisation d’une unité de traitement existante

D.3.3 Identification paramétrique du modéle global

L’identification paramétrique du modéle global (1.18) est effectuée sur la base des concen-
trations des rejets moyens d’effluent traité et des prélévements instantanés de liqueur mixte
et de boues de recirculation, et en tenant compte des perturbations incidentes mesurées
(cf. § D.2). Les conditions initiales adoptées (Tab. D.6) sont celles du régime stationnaire
obtenu en simulant le procédé avec les paramétres par défaut (Tab. D.4 et D.5).

Ces concentrations ayant des ordres de grandeurs trés différents (e.g. un rapport de
1000 entre la concentration des boues et les concentrations d’azote rejetées), il est ap-
paru nécessaire de les pondérer dans ’expression du critére J d’identification. Les poids
attribués aux mesures (matrice diagonale %) sont donnés dans le Tab. D.7. Il a été fait
en sorte que toutes les mesures aient ainsi le méme ordre de grandeur. A noter toutefois
que ni les mesures moyennes de M ES rejetées, ni les mesures de M ES dans les boues
de recirculation n’ont été retenues pour le calage (poids nuls). Il s’agira de s’assurer qu’a
I’issue de I’identification, les concentrations estimées sont malgré tout en bon accord avec
les mesures.

TAB. D.7 — Poids donnés aux mesures lors de la procédure d’identification.

Mesure DCO rejet DCO;, rejet MES rejet  NTK rejet  NHjyrejet NOs rejet

Poids 102 102 0 103 103 103
Mesure DCO B.A. MESBA. MVSB.A. NTK BA. MES rec.
Poids 1071 107! 1071 10 0

Pour l'identification du modéle global, 26 paramétres stoechiométriques, cinétiques et
de décantation, ainsi que 6 paramétres relatifs & la composition de l'efluent prétraité!
doivent étre estimés.

Analyse de sensibilité

Afin de réduire le nombre de paramétres a estimer, une analyse de sensibilité est effectuée.
Il s’agit de détecter les paramétres du modéle global qui ont une forte influence sur le cri-
tere J d’identification, i.e. sur le résultat des simulations. La procédure d’échantillonnage
des sensibilités a été précisée dans le paragraphe précédent. La limite de sensibilité est
ici fixée a 0,20, et la gamme de variations des paramétres [OL , HU] est prise a +£10% des
valeurs définies par défaut dans les Tab. D.4 et D.5 (p. 264). Les résultats obtenus sont
consignés dans le Tab. D.8.

13 des 32 paramétres que comporte le modéle global sont ici retenus suite & ’analyse de
sensibilité (colonne gauche); les autres paramétres (colonne droite) sont éliminés de la
procédure d’identification et pris égaux aux valeurs par défaut préalablement définies. La
plupart des paramétres sélectionnés sont des paramétres cinétiques et stoechiométriques
du modéle ASM 1; parmi les autres paramétres du modéle global, seuls le paramétre de

lles composantes fsr =~ 5% et fgg ~ 35% de DCO ne sont pas estimées
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TAB. D.8 — Analyse de la sensibilité des paramétres du modéle global.

paramétres influents (Sy, > 0, 20) paramétres peu influents (59, < 0,20)

parameétres stechiométriques : parameétres stechiométriques :

Y, Ya, iNBM, iNXT Jrxr

paramétres cinétiques : paramétres cinétiques :

pa, Kx, Knw,a, b, INoh, kn, SE* we, Ks, ke, Kna,u, Ko,v, Ko,4, Kno, ba,
INOg

paramétres de décantation : paramétres de décantation :

fns V05 Ugy Thy Tpy Xt

composition de Uinfluent : composition de l'influent :

Ixs fx1, fxBA, fxBH, fsND, fxND

décantation f,s et la fraction organique biodégradable de I’efHuent prétraité fxs appa-
raissent influents (les fractions des composés organiques solubles fg; et fsg sont également
sensibles mais ne sont pas estimées). A ce stade de la procédure d’identification, 13 para-
meétres sont ainsi sélectionnés.

Procédure d’identification

Le premier paramétre qu’il s’agit de déterminer est le nombre de couches de décantation
N.. dans le clarificateur. L’application de la procédure d’identification pour différentes
valeurs de .. indique que le calage du modéle global est d’autant meilleur que le nombre
de couches de décantation est élevé. Considérer un grand nombre de couches augmente
cependant la taille du modéle, et donc les temps de calcul. Prendre N.. = 10 couches de
décantation apparait comme un bon compromis entre la pertinence et la taille du modéle
global résultant.

Le calcul des intervalles et régions de confiance révéle de nombreuses corrélations entre
les paramétres restants. En particulier, des redondances ont pu étre décelées entre :

e les paramétres Yy, rp, Kx, Nyvon et fxs (relatifs aux dynamiques des composés
organiques biodégradables),

e les parameétres Yy, inpu, inxr, pa €t Ky a (relatifs aux composés azotés)

En appliquant la procédure d’identification de facon itérative, i.e. en éliminant progres-
sivement les combinaisons de paramétres redondants, il apparait que 'estimation des
paramétres Yy, ingy, by et f.s uniquement permet de caler de facon satisfaisante le
modéle global & partir des données expérimentales. Les valeurs des 4 paramétres identifiés
(pour 10 couches de décantation) sont données dans le Tab. D.9; les valeurs des intervalles

de confiance et des sensibilités relatives a I'optimum gg_//%; (calculées pour 00 = 0,16%)

y sont également reportées.

On peut remarquer, en premier lieu, que les valeurs estimées pour les paramétres sont
globalement cohérentes avec les valeurs par défaut du modéle ASM 1 (Henze et al., 1987)
et celles définies pour le benchmark (cf. Tab. 1.4, p. 20, et Tab. 1.5, p. 23), et appartiennent
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TAB. D.9 — Paramétres estimés du modéle global.

parameétre valeur intervalle de sensibilité
confiance & 90% g/—ﬁé
Yi 6.1810°1 — 70.7% 1090%
iNBM 7101072 — 13.2% 160%
b 54910t ! 240.4% 177%
Frs 2.80107% — 130.7% 46%
critére & 'optimum (J*) : 29090

aux gammes de variations données dans la littérature (lorsqu’elles sont spécifiées). La
valeur de Yy est toutefois inférieure d’environ 10% a celles données par défaut ; il semble
que les erreurs commises sur les paramétres sensibles du modéle qui ne sont pas estimées
soient compensées via Yy, ce qui explique que cette valeur soit faible.

D’autre part, le critére d’identification reste élevé a I'optimum, de 'ordre de 28 400. En
moyenne et compte tenu des coefficients de pondération appliqués, il subsiste un écart de
I'ordre de +0.7 mg.L~! entre les concentrations mesurées et calculées de NOs, NH, et
NTK et de 'ordre de +2 mg.L~! pour la DCO et DCO,. Ces écarts sont bien entendu
liés aux approximations inhérentes a la modélisation, mais résultent également en partie
des imprécisions de mesure. Effectuer des prélévements sur des unités de taille réelle est
délicat ; il est en effet difficile de s’assurer de la représentativité des échantillons prélevés
lorsque les bassins sont de grande taille. Par ailleurs, les méthodes de mesures utilisées
peuvent s’avérer peu précises lorsqu’il s’agit d’effluents peu concentrés (rejets d’azote en
particulier) ou au contraire trés concentrés (liqueur mixte et boues de recirculation).

Le fait que le critére d’identification soit grand explique pourquoi, d’une maniére géné-
rale, I'incertitude sur les paramétres est importante. Le calcul de l'incertitude fait, en
effet, intervenir les termes diagonaux de la matrice de covariance (c¢f. (D.34), p. 270), qui
dépendent eux méme directement de la valeur du critére d’identification J* a 'optimum.
Les composantes principales du systéme (h; > --- > hy) ainsi qu'une base normée de
vecteurs propres de l’espace réduit des paramétres (matrice de passage Q) sont données
ci-dessous :

hy = 1.747 hy = 0.512 hs = 0.0201 hs = 0.0051 (D.42)

—-0.365 0.931 —-0.000 —0.003
. . 1. —0.
0 — 0.000  0.000 000 —0.009 (D.43)
—-0.931 —-0.365 0.000  0.002

0.001  0.003 0.009  1.000

L’expression de la matrice de passage Q indique clairement que les quatre paramétres
estimés ne sont pas redondants. Dans ’espace des paramétres, les directions des vecteurs
propres sont, en effet, peu différentes de celles des paramétres (axes) : le paramétre by
pour le premier vecteur propre (colonne 1 de Q), Yy, ingy et fns pour les suivants.
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Les incertitudes les plus importantes sont relatives aux paramétres Yy, by et f,s (tab.
D.9).

e Pour les parameétres Yy et by, 'incertitude indiquée par le calcul des intervalles de
confiance est confirmée par le calcul des régions de confiance puisque ces paramétres
constituent ’essentiel des deux composantes principales dominantes h; et ho, et sont
de plus légérement corrélés;

e Les raisons de l'incertitude qui caractérise le paramétre f,s sont moins claires. La
composante principale qui lui est associée est, en effet, la plus faible et il n’ap-
parait que trés peu corrélé avec les autres paramétres. La sensibilité de f,s, bien
qu’'importante, reste malgré tout inférieure a celles des autres paramétres, et est
vraisemblablement a ’origine de cette incertitude.

Résultats de ’identification

Les résultats obtenus a 'issue de la procédure d’identification sont donnés sur les Fig. D.8
et D.9.

Les concentrations en DCO, MES et NTK relatives aux prélévements a 14h et 16h
dans le bassin d’aération sont correctement simulées (Fig. D.8 gauche). Dans ce cas, les
intervalles de confiance représentés correspondent a une erreur relative de =10% sur les
mesures.

Les mesures de M ES effectuées sur les boues de recirculation n’ont pas été utilisées lors
de l’identification. La valeur simulée & 14h est sensiblement supérieure & la concentra-
tion mesurée (Fig. D.8 droite). Cette mesure apparait cependant peu vraisemblable étant
donné qu’elle est du méme ordre que la concentration en M ES dans le réacteur; il ne
s’agit donc pas de comparer ces deux valeurs. La valeur simulée & 16h est en revanche en
bon accord avec la concentration mesurée.
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FiGg. D.8 — Comparaisons des concentrations mesurées et simulées avec le modéle global
(10 couches de décantation) en DCO, MES et NTK pour la liqueur mixte (Fig. gauche)
et en M ES pour la boue de reciculation (Fig. droite).

Les concentrations moyennes relatives aux rejets de DCO, DCO,, NTK, NH, et NOs
sont également en bon accord avec les mesures (Fig. D.9). Les intervalles de confiance

qui sont représentés, correspondent & une erreur relative de 1 mg.L~! sur les concen-
trations en azote (NTK, NHy et NOs), de +£2 mg.L~! sur les mesures de DCO soluble
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et de 2.5 mg.L~! sur les mesures de DCO. Les simulations de DCO soluble sont tou-
tefois inférieures aux concentrations mesurées au début de I’horizon d’identification ; il
est problable que la fraction des composés organiques inertes solubles (fs; ~ 5%) ait été
légérement sous-estimée.

On peut par ailleurs vérifier que ’ordre de grandeur des concentrations moyennes rejetées
en MES (Fig. D.9 en bas a droite) est respecté, et ceci bien que les mesures correspon-
dantes n’aient pas été utilisées lors de 'identification.
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Fic. D.9 — Comparaisons des valeurs mesurées et simulées avec le modéle global (10
couches de décantation) pour les rejets de DCO, DCOy, NTK, NHy, NO3 et MES.

Il est ainsi possible de simuler le comportement de I'unité de traitement de facon tres
fidéle a partir du modéle global, et ceci en n’estimant qu’un nombre limité de paramétres.
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D.3.4 Identification paramétrique du modéle simplifié

Les données utilisées pour le calage du modéle simplifié, ainsi que les poids attibués aux
mesures (cf. Tab. D.7, p. 272), sont identiques & ceux utilisés précédemment. En particu-
lier, les concentrations en M E'S mesurées dans ’efluent traité et la boue de recirculation
ne sont pas prises en compte.

Le modéle simplifié comporte un unique paramétre de décantation, ce qui raméne a 28
le nombre de paramétres a identifier. Par ailleurs, il est nécessaire de déterminer le temps
de séjour t; de 'efluent dans le clarificateur préalablement aux paramétres du modéle.

Analyse de sensibilité

Comme précédemment, une analyse de sensibilité est effectuée de maniére & distinguer les
paramétres sensibles des paramétres peu sensibles du modéle simplifié. Ces résultats sont
donnés dans le Tab. D.10.

TAB. D.10 — Analyse de la sensibilité des paramétres du modéle simplifié.

parameétres influents (5S¢, > 0,20) paramétres peu influents (5, < 0,20)

parameétres stechiométriques : parameétres stechiométriques :

Yo, inBMm, iNXI Ya, frxi

paramétres cinétiques : paramétres cinétiques :

pa, Knm,a, ba, nvon, MNog, S wm, Ks, Kx, ko, Knm,m, Ko,m, Ko,a, Kno, ba,
Kh

paramétres de décantation : paramétres de décantation :

fns —

composition de Uinfluent : composition de l'influent :

Ixs Ix1, [xBa, fxBH, fsND, fxND

On peut noter que cette sélection est proche de celle obtenue avec le modéle global
(Tab. D.8, p. 273). Ce résultat n’est pas surprenant dans la mesure o les processus
de dégradation sont décrits par le modéle ASM 1 dans les deux cas. A ce stade de la
procédure d’identification, 11 des 30 paramétres du modéle sont ainsi sélectionnés.

Procédure d’identification

Le premier paramétre du modéle simplifié qu’il s’agit de déterminer est le décalage tem-
porel ¢, entre les sorties de ’aérateur et du clarificateur. Il s’agit bien entendu d’une
approximation, étant donné que le temps de séjour de 'efluent dans le clarificateur est
fonction du débit incident. Une estimation peut malgré tout étre obtenue de la fagon
suivante :

dec Qdec

o= 255 6 (D.44)
Qm
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ott Q" désigne le débit moyen incident, H% la profondeur d’alimentation dans le cla-
rificateur et S9¢ la surface au miroir du clarificateur. L’identification du modéle a été
effectuée pour des temps de séjour de 2h, 4h, 6h et 8h. Les résultats obtenus confirment
que le temps de sé¢jour moyen est de 'ordre de 6 heures (Tab. D.11).

TAB. D.11 — Influence du temps de séjour dans le clarificateur sur le résultat de I'identi-
fication du modéle simplifié.

Temps de séjour tg4 2h 4h 6h 8h
critére d’identification J 74850 71830 68570 73400

En effectuant ’estimation des parameétres et en calculant les intervalles et régions de
confiance des paramétres estimés de facon itérative — afin d’éliminer les combinaisons
redondantes —, seuls 4 paramétres sont retenus, Yy, ingy, by et frs. Il est intéressant de
noter que la procédure d’identification conduit au méme jeu de paramétres pour les deux
modéles.

Les paramétres estimés, les intervalles de confiance ainsi que les sensibilités relatives sont
donnés dans le Tab. D.12. D’une maniére générale, les estimations de ces paramétres sont
cohérentes avec les valeurs par défaut du modéle ASM 1 (Henze et al., 1987) et celles
définies dans le benchmark (Tab. 1.4, p. 20). On peut remarquer d’autre part qu’elles sont
trés proches de celles obtenues avec le modéle global (Tab. D.9, p. 274).

TAB. D.12 — Parameétres estimés.

parameétre valeur intervalle de sensibilité
confiance a 90% g/—ﬁé
Yy 7581071 — 79.7% 1360%
ingmy ~ 6.781072 — 25.3% 67%
b 9.4110°t ! 265.8% 87%
Frs 2451073 — 164.4% 18%
critére a 'optimum (J*) : 68570

L’incertitude sur les valeurs des paramétres Yy, et surtout by et f,s, est importante.
Les raisons de ces incertitudes sont similaires a celles avancées lors de l'identification du
modéle global (¢f. § D.3.3). En particulier, il ne s’agit pas de combinaisons de paramétres
redondants comme le montre le calcul des composantes principales du systéme :

hi = 0.552 heo = 0.348 hs = 0.0317 hs = 0.0069 (D.45)

—-0.227 0973  0.040 —-0.004
0 - 0.002 —-0.041 0.999 -0.004 (D.46)
-0.974 —-0.227 —-0.007  0.002

0.001  0.004 0.004  1.000
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D’autre part, la valeur du critére d’identification J a I'optimum est sensiblement plus
élevée que lors de lidentification du modéle global. Etant donné que J est un critére
quadratique, les écarts sont ici environ 1.5 fois supérieurs a ceux obtenus précédemment ;
compte tenu des coefficients de pondération appliqués, I’écart résiduel moyen entre les
concentrations mesurées et calculées est de I'ordre de £1 mg.L=! pour NOs, NH, et
NTK, et £3.5 mg.L=! pour la DCO et DCO;.

Ces résultats permettent de confirmer 'influence du clarificateur sur le comportement glo-
bal du procédé, et illustrent la nécessité de disposer de modéles de décantation /clarification
performants.

Résultat de I’identification

Les résultats obtenus pour t; = 6h de temps de séjour dans le clarificateur sont donnés
sur les Fig. D.11 et D.10; les intervalles de confiance sur les mesures qui sont représentés
sont identiques & ceux considérés pour le modéle global (cf. § D.3.4).

A nouveau, les concentrations en DCO, M ES et NTK relatives aux prélévements a 14h
et 16h dans le bassin d’aération sont correctement simulées (Fig. D.10 gauche). Pour les
mesures de MFES effectuées sur la boue de recirculation, qui n’ont pas été utilisées lors
de l'identification, les conclusions sont similaires (Fig. D.10 droite) : la valeur simulée a
14h est en contradiction avec la concentration mesurée — qui apparait irréaliste — , alors
que la valeur simulée a 16h est comparable a celle mesurée expérimentalement.
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F1G. D.10 — Comparaisons des concentrations mesurées et simulées avec le modéle simplifié
(6h de temps de séjour dand le clarificateur) en DCO, MES et NTK pour la liqueur
mixte (Fig. gauche) et en M ES pour la boue de reciculation (Fig. droite).

Au contraire, les écarts de prédictions entre les concentrations moyennes rejetées et
les mesures expérimentales sont sensiblement plus importants qu’avec le modéle global
(Fig.D.11), et constituent 1’essentiel de la valeur du critére J d’identification. De toute
évidence, ces écarts sont imputables aux simplifications adoptées dans la description des
mécanismes de décantation /clarification. Deux raisons principales peuvent étre invoquées :
(7) les phénomeénes de mélange dans le clarificateur ne sont pas pris en compte dans le
modéle simplifié et (ii) le temps de transit dans le clarificateur dépend du débit incident
et varie donc de fagon importante au cours de la journée (facteur 2 a 3, Fig. D.4 p. 253),
alors que t; est ici supposé constant. D’autre part, ce temps de transit induit un décalage
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des conditions initiales, 7.e. il est nécessaire d’initialiser le systéme a 'instant ¢y = tgy, —tg4.
Or entre I'instant initial £y et tgy, les perturbations incidentes ne sont pas connues préci-
sément, ce qui explique pourquoi les concentrations simulées durant les premiéres heures
(entre 9h et 13h) sont éloignées des mesures expérimentales, e.g. pour les rejets de NOs.
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Fi1G. D.11 — Comparaisons des valeurs mesurées et simulées avec le modéle simplifié (6

heures de temps de séjour dans le clarificateur) pour les rejets de DCO, DCO,, NTK,
NH4, NOg et MES.

Ces résultats ne doivent cependant pas présumer de la capacité du modéle réduit a repré-
senter le comportement de 'unité de traitement : I'identification paramétrique du modéle
global a permis de vérifier que le modéle ASM 1 décrit de fagon trés pertinente les méca-
nismes de dégradation dans le réacteur biologique, et les estimations des paramétres Yy et
ity sont proches de celles obtenues avec le modéle global. Pour améliorer les résultats
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de l'identification, il aurait été préférable de disposer des concentrations des composés
solubles (DCO,, NH, et NOs) a la sortie du réacteur biologique, et non du clarificateur,
de sorte que les effets de retard et de mélange induits par le clarificateur ne soient pas
problématiques.

D.4 Conclusions

L’étude d’une station d’épuration existante est présentée dans cette annexe. Les deux
modéles mathématiques définis dans le Chapitre 1 sont considérés pour la modélisation
de cette unité de traitement. Dans le premier (modéle global), les processus de décan-
tation /clarification sont simulés finement au moyen d’un modéle & couches, alors que le
second (modéle simplifi¢) représente ces processus de fagon simplifié en considérant des
bilans de matiéres globaux dans le clarificateur.

Ces deux modéles ont fait I’objet d’une procédure d’identification paramétrique, basée
sur des données expérimentales. Une des originalités cette procédure est d’effectuer une
premiére sélection des paramétres du modéle les plus influents par une méthode d’analyse
de sensibilité. Une méthode itérative est ensuite appliquée pour estimer les paramétres
et calculer les intervalles et régions de confiances des paramétres identifiés, de maniére a
éliminer les combinaisons redondantes. Le méme jeu de 4 paramétres a ainsi été obtenu
pour les deux modéles.

Les estimations des 4 paramétres sont comparables dans les deux cas et cohérentes
avec les valeurs reportées dans la littérature. Les intervalles de confiance calculés pour
certains paramétres sont malgré tout importants; ces valeurs confirment qu’il est parti-
culiérement délicat d’identifier les modéles de traitement des eaux. Ces résultats auraient
vraisemblablement été meilleurs si les mesures expérimentales avaient été préalablement
réconciliées. L’objectifs de la reconciliation des données est d’utiliser les informations re-
dondantes disponibles dans les mesures expérimentales, afin de corriger les erreurs de
mesures et d’améliorer ’estimation des paramétres (e.g. Liebman et al., 1992; Bagajewicz
et Jiang, 2000; Barbosa et al., 2000).

Les résultats de 'identification sont malgré tout trés convaincants dans les deux cas.
Lorsque les processus de décantation/clarification sont modélisés finement (modéle glo-
bal), les écarts entre les mesures et les simulations sont réduits, ce qui confirme que le
modéle ASM 1 donne une description trés pertinente des mécanismes de dégradation dans
le réacteur. Les erreurs de modélisation sont bien entendu plus importantes avec le mo-
déle simplifié, en raison de la description approximative des processus de mélange et des
retards liés au transit de 'efHuent dans le clarificateur ; il aurait été préférable de disposer
des concentrations des composés solubles (DCO,, NH, et NOs3) a la sortie du réacteur
biologique de maniére & s’affranchir de I'effet du clarificateur.

Pour terminer, on peut remarquer que les performances de traitement de la station
d’épuration étudiée sont particuliérement élevées, tant pour I’azote que pour la DCO. Ces
performances ont cependant un cofit, puisque le systéme d’aération du réacteur fonctionne
pratiquement 13 heures par jour. Les résultats de 'optimisation du fonctionnement de
cette unité de traitement sont présentés dans le Chapitre 3.
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Résumé

L’adoption par I’Union Européenne de normes de rejet plus strictes pose d’'importants pro-
blémes aux petites collectivités qui disposent de peu de moyens financiers et techniques. Ces
problémes motivent 1’élaboration de dispositifs de commande permettant d’améliorer les perfor-
mances des stations d’épuration de petites tailles.

Cette étude propose une méthodologie de I'optimisation dynamique et de la commande op-
timale des petites unités & boues activées fonctionnant en aération séquentielle. La premiére
partie étudie les améliorations potentielles que peut apporter ’application des méthodes d’opti-
misation dynamique. Deux problémes sont abordés : la minimisation des concentrations d’azote
rejetées et la réduction du colit énergétique du traitement. Ces problémes d’optimisation sont
contraints, non-convexes et de grandes dimensions; ils présentent de plus un caractére hybride
discret /continu et combinatoire. Dans les deux cas, I'application des politiques optimales d’aéra-
tion donne de larges améliorations des performances du procédé, tout en respectant les normes
de rejet et les contraintes opératoires ; il est vérifié qu’a long terme, ces modes de fonctionnement
ne sont pas préjudiciables pour le procédé.

La mise en ceuvre du calcul des politiques optimales d’aération en boucle fermée est envisa-
gée dans la seconde partie. La commande optimale consiste & (i) estimer en ligne I’état et les
paramétres du modele et, (i7) actualiser les profils optimaux d’aération par un algorithme de
commande prédictive non-linéaire. Au préalable, une réduction du modéle général du procédé
est proposée et une analyse de sensibilité des conditions optimales d’aération est menée pour
replacer les résultats de 'optimisation dans un contexte de fonctionnement réel du procédé. Les
résultats obtenus démontrent que ’application de la commande optimale en boucle fermée sur-
passe largement les modes de gestion actuellement utilisés, en terme de qualité de traitement
comme de colit opératoire.

Mots-clés : Stations d’épuration de petites tailles ; Procédé a boues activées ; Modélisation ; Sys-
témes hybrides discrets/continus ; Optimisation dynamique; Analyse de sensibilité ; Observation
et estimation ; Commande optimale.

Abstract

Title : Methodology of dynamic optimisation and optimal control of small-size activated sludge
wastewater treatment plants.

The adoption of stricter efluent requirements by the European Union rises large problems
for small communities having few economical and technical resources. These problems motivate
the synthesis of advanced optimisation-based controllers in order to enhance the performances
of small-size wastewater treatment plants.

The aim of this study is to develop a methodology of dynamic optimisation and optimal
control of small-size alternating aerobic-anoxic activated sludge plants. The first part deals with
the improvements which can be potentially obtained through the application of dynamic opti-
misation techniques. Two problems are considered : the minimisation of nitrogen discharge and
the reduction of the operating costs. These are constrained, non-convex and high-dimensional
problems that exhibit hybrid discrete/continuous and combinatorial behaviours. In both cases,
the application of the resulting optimal aeration strategies leads to large improvements of the



process performances, while satisfying the discharge requirements and the operating constraints ;
it is also checked that the long-term implementation of the optimal control profiles ensures per-
manent process performances.

The embedding of the optimal aeration strategies within closed-loop controllers is dealt with
in the second part. Optimal control consists in (i) the on-line joint observation/estimation of
both state variables and parameters and, (ii) the use of a non-linear model predictive control
scheme to update the aeration profiles. Beforehand, a reduced model is derived by simplifying the
general ASM 1 model and sensitivity analyses are performed to quantify the influence of unmea-
sured disturbances and model mismatch on the optimisation results. Numerical implementations
show that the resulting closed-loop controller brings large improvements with respect to usual
operating modes either in terms of nitrogen discharge or in terms of energy consumption.

Key words : Small-size wastewater treatment plants; Activated sludge process; Modelling;
Hybrid discrete/continuous systems; Dynamic optimisation; Sensitivity analysis; Observation
and estimation ; Optimal control.
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