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Introduction Générale

Aujourd’hui, le retraitement des déchets, ceuvrant pour la sauvegarde de I’environnement
est devenu un des thémes prioritaire a la fois pour 1’écologie, la politique et I’industrie. L eau,
symbole de la vie par excellence, a été pendant des siécles utilisée sans considération. Elle a
éteé utilisée, souillée, puis rejetée sans le souci de la gestion de la pollution occasionné dans le
milieu naturel.

Cependant, des avancées importantes ont été réalisées, depuis le siécle dernier pour la
dépollution de cette ressource naturelle essentielle. Aprés une utilisation inconsidérée pendant
des siecles, une prise de conscience a favorisée 1’essor des moyens de dépollution. Cela
pousse les gouvernements et les industries a rechercher des solutions technologiques
permettant un traitement efficace et moins colteux de la dépollution des polluants présents
dans les eaux. Une des technologies permettant le traitement de ces derniers est la digestion
anaérobie (bio méthanisation), qui consiste en une dégradation biologique, en absence
d’oxygene, de la matiére organique en un mélange de méthane CH, et de dioxyde de carbone
CO, appelé ‘biogaz’. Grace a la digestion anaérobie, les déchets deviennent une source de
richesses. Cette technologie devient essentielle dans le processus de réduction des volumes de
déchets et la production de biogaz, qui est une source d’énergie renouvelable pouvant étre
utilisée dans la production d’électricité et de la chaleur. [1]

Le fonctionnement de ce procede, pose un certains nombres de problémes pratiques, parce
que la digestion anaérobie est connue pour devenir facilement instable, ce désequilibre
influence le rendement de production du biogaz. L’objectif principale de cette étude consiste
au contrdle du systéme et a I’amélioration de la production de biogaz, ainsi que de déterminer
les profils de commande optimaux, a savoir une régulation classique en premier temps et
synthétiser une commande mixte, combinant un régulateur PID et une commande non
linéaire, a travers le calcul d’une loi de commande "u" par bouclage d’états de type
entrée/sortie qui permettent d’atteindre le débit du biogaz désiré. Et d’initier une approche
innovatrice de commande pour aboutir aux résultats souhaités. [2]

L’aspect de cette recherche concerne la simulation de la digestion anaérobie utilisant le
modele AM2, développé a I’INRA de Narbonne (France), et notre travail a permis de mettre
en évidence les conditions de fonctionnement optimales du point de vue stabilité et bio
méthanisation. [3]

Ce document est organisé en quatre chapitres, en plus d’une introduction et une

conclusion générale.




Introduction Générale

Le chapitre | présente 1’état de 1’art sur les systéemes de digestion anaérobie ; la sera
expliqué les différentes étapes de la digestion anaérobie a savoir 1’hydrolyse, 1’acidogéne,
I’acétogene et finalement la méthanogéne. Rappelant les différents types de bioréacteur
existant. Par ailleurs, les conditions physico-chimiques nécessaires au bon fonctionnement de
ce procéde sont énumérées avec la citation des avantages et des inconvénients de ce systeme
de traitement.

Dans le chapitre I, sont abordées la modélisation des bioprocédés et les deux (02)
modeles mathématiques les plus étudiés a savoir le modéle ADM1 et AM2 et une description
du bioréacteur utilisé pour notre travail est donné.

Le troisieme chapitre consiste en une présentation détaillée du modéle a deux étapes
utilisé, nommé AM2, ainsi que la modélisation du comportement dynamique du processus et
I’¢étude de la stabilité est explicitée pour aboutir a un modele global non linéaire d’ordre 4.

Le dernier chapitre aborde le contrdle du débit du biogaz du systéme via 1’application de
différentes commandes non linéaire et régulations classiques en taux de dilution afin de
maximiser le débit de production du méthane, rappelant tout d’abord quelques notions
élémentaires sur la régulation et le concept de la commande linérarisante par retour d’état
d’un point de vue entrée/sortie. Ensuite une loi de commande adaptée a notre modele est
calculée, des simulations faites avec différents controleurs sont réaliser dans le but de les
valider. Une approche de contrdle du systeme basé sur la consommation du COD a été
proposée, nous énongons cette stratégie de la perspective d’obtenir une production maximale
de biogaz.

A la fin une conclusion générale est présentée, ou seront rappelés les objectifs fixés et les

résultats obtenus avec des recommandations.




Chapitre I

Etat de Lart sur les procédes de digestion anaérobie




Chapitre 1 Etat de I’art sur les procedes de digestion anaérobie

I.1. Introduction

Actuellement, la digestion anaérobie des polluants suscite une vive attention aupres de la
communauté scientifique et industrielle.

La méthanisation (ou digestion anaérobie) est un processus naturelle biologique de
dégradation de la mati¢re organique en absence d’oxygene.

Les parties suivantes, présentent ce qu’est un bioréacteur a digestion anaérobie, son
fonctionnement biochimique et leurs évolutions ainsi que les avantages et inconvénients de la

méthanisation.

1.2. Qu’est-ce qu’un bioréacteur a digestion anaérobie ?

La méthanisation est une digestion anaérobie, ou fermentation méthanique, qui transforme
la matiére organique en compost, méthane et gaz carbonique par un écosystéme microbien
complexe fonctionnant en absence d'oxygéne. Il se produit naturellement dans
certains sédiments, les marais, les riziéres, ainsi que dans le tractus digestif de certains
animaux.

Un bioréacteur, ou réacteur biologique est un contenant dans lequel un substrat,
généralement des déchets organiques solubilisés dans 1’eau, sont réduits puis digérés par des

organismes vivants, par exemple des bactéries. [1]

1.3. Processus biologique

Cette partie présente d’une manicre détaillée les différentes étapes intervenant dans le

processus de digestion anaérobie [2] et [3].

1.3.1 Hydrolyse

L’étape d’hydrolyse est une étape enzymatique extracellulaire dans laquelle les
macromolécules issues de 1’étape de désagrégation sont réduites en monomeéres de la fagon
suivante :

- Les polysaccharides sont transformés en monosaccharides.
- Les lipides sont transformés en longues chaines d’acides gras.
- Les protéines sont transformées en acides aminés.

- Les acides nucléiques sont transformés en bases azotées.

-
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1.3.2 Acidogenése

Lors de cette étape, les produits de I’hydrolyse sont absorbés par des bactéries
fermentaires qui métabolisent les monomeéres pour produire des acides gras volatiles (AGV)
(acétate, préopinante, butyrate, isobutyrate, valérate et isovalérate), des alcools, du sulfure de
dihydrogene, (H,S) responsable de 1’odeur caractéristique des méthaniseurs, du dioxyde de
carbone(CO0,), et de ’hydrogéne (H,) Ainsi, on obtient des produits fermentés et simplifiés.
Notons que cette étape est tres rapide et que les bactéries y participant ont un temps de
duplication trés court par rapport aux autres étapes et aux taux de duplications des autres
populations de bactéries. Ainsi, il peut y avoir une accumulation de ces produits
intermédiaires de digestion anaérobie qui peut déstabiliser et arréter les autres étapes a cause

du pouvoir inhibiteur d’une grande concentration de ces éléments.
1.3.3 Acétogenese

Pendant cette étape, les produits issus de 1’acidogenése sont transformés par les bactéries

acetogenes en aceétate, en dioxyde de carbone, et en hydrogene. Le temps de dédoublement de
ces bactéries est beaucoup plus long que ceux de ’acidogenéese. On distingue 2 groupes de
bactéries qui participent a cette étape :
1. Les premieres sont les bactéries productrices obligées d’hydrogéne qui produisent de
I’acétate, de I’hydrogéne et du gaz carbonique a partir des produits de 1’acidogenése. Leur
fonctionnement est défavorable d’un point de vue thermodynamique (Consommation
d’énergie) avec une pression d’hydrogéne trop importante. Ainsi I’accumulation d’hydrogeéne
peut conduire a 1’arrét de I’acétogénése, ce qui implique que ce groupe de bactérie doit étre
associé a un groupe consommateur d’hydrogéne.

Ci-dessous, les réactions chimiques mises en jeu lors de la dégradation :

- De I’éthanol : CH3C020H + H20 - CH3COO_ + H20 + 0H+
- Du propionate: CHsCH,00~ + 2H,0 — CH;CO0~ + 3H, + CO,
- Dubutyrate: CH3(CH,),C00~ + 2H,0 —» 2CH;C00~ + 2H, + H*

2. Les secondes produisent principalement de 1’acétate a partir de I’hydrogéne et du dioxyde
de carbone comme le montre la réaction chimique suivante :

2HCO5 + 4H, + 2H* > CH;COOH™ + 4H,0

:



Chapitre 1 Etat de I’art sur les procedes de digestion anaérobie

1.3.4. Méthanogenése

Durant cette étape, les produits des réactions précédentes, principalement 1’acétate, le
formate, le dioxyde de carbone et I’hydrogéne, sont convertis en méthane par les bactéries
dites méthanogenes. Leur temps de dédoublement est un peu plus rapide que les populations
de bactéries acétogénes. Deux familles principales de bactéries méthanogénes existent :

1. La premiére population comprend les méthanogenes hydrogénophiles qui produisent du
méthane a partir d’hydrogene :

- et de dioxyde de carbone : 4H, + HCO; + H - CH, + 3H,0
- et de formate : HCOO™ + H' + 3H, - CH, + 2H,0

Ces bactéries permettent donc a 1’acétogénése de se dérouler correctement en utilisant
I’hydrogene, qui en trop grande quantité peut inhiber I’acétogénese.

2. La deuxiéme population comprend les méthanogénes acétoclastes qui produisent le
méthane a partir d’acide acétique, de méthanol, et de méthylamine. On rencontre
principalement deux types de bactéries méthanogénes acétoclastes dans les digesteurs
anaérobies, les premicres utilisent uniquement 1’acétate pour produire le méthane alors que les
secondes peuvent utiliser ’acétate, le dioxyde de carbone, I’hydrogéne, le méthanol, et les
méthylamines comme substrat pour produire le méthane.

La réaction suivante montre la conversion de 1’acétate en méthane et en dioxyde de carbone

CH;CO0~ + H* - CH,+ CO,
1.3.5 Autres voies de production du méthane
D’autres substrats possibles pour la méthanogénese tels que 1’acideméthanoique

(HCOOH) , le méthanol (CH;0H) et les méthylamines n’ont qu’une contribution tres

secondaire dans la plupart des processus de dégradation anaérobie. [4]

-
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La Figure l.1ci-dessous inspiré du modele de I’article [2] schématise les différentes

étapes Biochimiques impliquées dans le processus anaérobie.

Matiere organique
Saccharides, Protéines, Lipides

Micro-organismes
Hydrolytiques et Fermentaire

Acidogénese et Hydrolyse

4% 20% 1|8

£

Alcools
Acides organiques

52%

24%

Acétogene
[ H,CO, ]

Acétogénése

Acétate

——

28% éthanogene 72%
Hydrogénotrophe 8 Acétotrophe

Méthanogénése

M
[ CH,CO,

Figure 1.1 Schéma des étapes de la méthanisation

1.4. Conditions physico-chimiques nécessaires a la digestion anaérobie

La digestion anaérobie ne peut étre réalisée que sous certaines conditions :
« absence d’oxygene, de nitrates ou de sulfates [5]
* pH proche de la neutralité : optimum 6,8 — 7,5 [6]
« concentration en acide gras volatils (AGV) inférieures a 1000 mmol /L [7]
* une pression partielle en hydrogéne tres faible : 10 — 20 Pa au maximum [8]
* un potentiel d’oxydoréduction inférieur a -300 mV [9]
« absence d’¢léments inhibiteurs : agent chlorés, antibiotiques,...

* une température stable optimale pour les micro-organismes epurateurs [10]

-
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1.5. Composition et valorisation du biogaz

La méthanisation transforme essentiellement la matiere organique en un gaz énergétique

appelé « biogaz » composé de différents gaz issus des réactions biologiques.

1.5.1 Composition du biogaz

Les rendements en méthane et la composition du biogaz produit sont variables et sont liés
a plusieurs facteurs [11] :
- nature des effluents a traiter (proportion de carbone, hydrogéne, azote, soufre et oxygene) ;
- teneur en MES des effluents ;
- technologie d’épuration mise en ceuvre.
De différentes sources de production conduisent a des compositions spécifiques et variables
[4], [12], [13] Durant la digestion méthanique, les composés organiques sont finalement
convertis en:
-méthane (CH,) : sa teneur dans le biogaz peut varier de 50 a 80 % ;
- dioxyde de carbone (CO,): le biogaz issu de la méthanisation des liquides contient
généralement entre 10 et 30 % (moyenne 20 - 25 %) de(CO,). Le biogaz issu de ladigestion
des solides en contient une quantité généralement supérieure de 35a 50 % ;

-autres gaz détectables : hydrogeéne sulfuré (H,S), ammoniac (NH;), gaz hydrogene.

1.5.2 Valorisation énergétique du biogaz

Le biogaz est utilisé en tant que combustible ou carburant pour éviter le rejet a
I’atmosphere du méthane, gaz participant a 1’effet de serre. 1l peut servir a la production de la
chaleur ou de 1’électricité ou les deux a la fois (cogénération) [14], [15]. Par ailleurs, il peut
aussi étre injecté dans les réseaux locaux de gaz naturel. Les quantités de biogaz récupérées
lors du traitement des effluents sur les installations anaérobies peuvent étre importantes et

I’économie énergétique non négligeable.

1.6.Evolution des bioréacteurs anaérobie

Les auteurs de I’article [16] ont schématiquement parlé de quatre générations de procédés
qui sont apparues successivement. Nous pouvons les énumérer dans 1’ordre d’apparition et de
complexité :

- premiere génération : réacteurs a boues libres ou « contact » ;

- deuxieme génération : réacteurs UASB ou a boues granuleuses;

-
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- troisieme génération : réacteurs a boues immobilisées ou « fixées »;

- quatriéme génération : réacteurs a lits fluidisés.

|.6.1Réacteurs a boues libres ou « contact »

C’est la premiére technologie disponible qui consiste en la mise en ceuvre d’une biomasse
libre dans un réacteur infiniment mélangé s’apparentant a la technologie aérobie des boues

activées.

Biogaz

Entrée I Sortie
o
1

{ ]

Purge

Figure 1.2 Réacteur a boues libres équipé
D’un systeme de rétention de biomasse [17]

1.6.2 Réacteurs UASB ou a boues granuleuses

Elle est considérée comme la technologie de seconde génération Figure 1.3 Elle
correspond a un réacteur composé d’un lit granuleux. La croissance de ce lit est
essentiellement due aux particules solides en suspension qui entrent dans le réacteur et a la
croissance des bacteries. C’est la technique la plus développée puisqu’elle represente plus de
80 % des réacteurs construits. Elle a donné lieu a un développement de variantes que sont les

réacteurs EGSB et la technologie a double étage (IC).
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Biogaz

Effluent traité

Séparateur triphasique
collectant le biogaz

Biogaz montant

) ) Lit de boues

Alimentation —
Systéme de distribution

Figure 1.3 Vue schématique d’un réacteur UASB

1.6.3 Réacteurs EGSB

Dans ce réacteur, les boues granulaires peuvent croitre et se maintenir sous de fortes
vitesses de fluide ascendant (<12,5mh™1) [18]. De plus, ces réacteurs peuvent opérer avec des

temps de séjour hydraulique extrémement faible et un taux de chargement en boue plus

important que dans les réacteurs UASB.

Biogaz T

Décanteur
Effluent

Bulle de biogaz

8.0 100

l Recvclage

Boue granulaire ™~ d’effluent

Lit de boues

Figure 1.4 Schéma d’un réacteur EGSB[19]
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1.6.4 Réacteur IC

Les réacteurs IC, étudiés et réalises par Pagues BV (Pays Bas), représentent la solution
idéale pour les industries qui ont a disposition, pour le traitement de leurs effluents, des
espaces limités. Dans le monde entier, une centaine d'industries de différents secteurs, se
servent & aujourd'hui de la technologie IC pour le traitement de leurs effluents. Le traitement
des effluents par IC a atteint une haute fiabilité technologique, avec des centaines

d'installations dans le monde entier dans les différents secteurs industriels. [20]

Séparateur liquide/gaz
Effluent

Séparateur de phase
du niveau supérieur

Colonne descendante Compartiment de finition

Colonne montante

Séparateur de phases
du niveau inférieur
Compartiment

de lit fluidisé

Systéme de distributio
Influent—
Figure 1.5 Schéma d’un réacteur IC
1.6.5 Réacteurs a boues immobilisées et réacteurs a lits fluidisés :
Pendant les années 1980, les autres constructeurs parmi lesquels les constructeurs francais,

ont porté leurs efforts de recherche sur des réacteurs dits « de troisieme génération » (réacteur

a boues fixées) et de « quatrieme génération » (réacteurs a lits fluidisés).

N
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Figure 1.6 Schéma d’un réacteur a boues immobilisées

Bilogaz
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Figure 1.7 Schéma d’un réacteur a lits fluidisés

1.6.6 Réacteurs a lits fixe:

Les digesteurs a lit fixe ont été développés vers la fin des années soixante sur la base des
filtres aérobies.
Ce bioréacteur est dit a « lit fixe » car les bactéries sont agglutinées en un biofilm sur des

supports prévus a cet effet voir la Figure 1.9, Il existe différents types de bioréacteur a lit fixe
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(lit mobile, Fixé aéré submergé, lit rotatif). Le flux de la solution entrante peut étre ascendant,
ou descendant ou bien a lit mobile, aére submerger, rotatif. La Figure 1.8 illustre un
bioréacteur a lit fixe ascendant avec A : alimentation, S : sortie, G : biogaz, R : Recirculation.

[3]

— G)

Lit Fixe

Figure 1.8 Schéma d’un réacteur a lit fixe a flux ascendant Figure 1.9 Biofilm

1.7. Avantages et inconvénients de la digestion anaérobie
L’article [21] détaille les avantages et les inconvénients de la digestion anaérobie.

Les avantages de la digestion anaérobie sont :

» bonne efficacité obtenue dans la dépollution a débits éleves ;

+ adaptation aux faibles températures;

« simplicité et flexibilité du systeme;

» faible besoin d’espace;

 faible consommation d’énergie;

« faible production de boues (2 a 30 fois moindre qu’en traitement aérobie) ;

* Dbesoin de peu d’éléments nutritifs ou de produits chimiques pour le fonctionnement ;
 adaptation des bactéries pour la destruction de nombreux produits toxiques
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Cependant, elle comporte aussi quelques inconvénients :

Une forte sensibilité aux variations de charges et aux composés toxiques.

Une dégradation plus lente que pour les procédés aérobies.

Des codts d’investissement importants.

Du fait de la faible vitesse de croissance bactérienne, la cinétique d'épuration est
lente et les périodes de démarrage des réacteurs relativement longues.

Les populations microbiennes sont sensibles aux perturbations, en particulier a
I'oxygene et aux métaux lourds ou encore aux surcharges organiques et le procéde
se révéle souvent instable.

Le traitement par digestion anaérobie est souvent insuffisant pour rejeter
directement les effluents dans le milieu naturel : un post-traitement aérobie de
finition est nécessaire pour achever 1’élimination du carbone et éventuellement de
I’azote et du phosphore.

Mauvaise odeur.

1.8. Conclusion

Dans ce chapitre, nous avons donné un apercu sur la digestion anaérobie et avons rappelé

ses étapes biologiques, par la suite nous avons présenté les différents type de bioréacteur

anaérobie,

leurs intéréts et leurs fonctionnement. Et finis par citer les avantages et

inconveénients de la digestion anaérobie.

Dans le chapitre 2, nous allons definir la modélisation des bioprocédés, et nous allons

présenter et comparer les deux principaux modéles existant. L’un de ces deux derniers sera

mis en valeur et étudier dans le chapitre 3.
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Modélisation des procédés de digestion anaérobie




Chapitre Il Modélisation des procédés de digestion anaérobie

11.1. Introduction

La notion de modéle évoque une représentation simplifiée d’un concept ou d’un
processus, la formulation mathématique de cette représentation par des équations conduit a la
notion de modele mathématique.

Les premiers modéles mathématiques de bioréacteurs anaérobies ont été définis dans les
annees 1970 ; ces modeles sont plus au moins complexes selon le nombre de processus
biochimiques représentés. Dans le travail qui suit nous allons donner un apercu sur les
modeles les plus utilisés. Et décrire le bioréacteur utilisé pour cette étude.

Une analyse extensive de la littérature bibliographique a montré que tous les travaux
réalisés précédemment sont basés sur 02 modeéles principaux le ADM1 et le AM2

respectivement pour Anaerobic digestion model N°1 et Anaérobique modéle N°2.

11.2. Modeles existants de bioréacteurs

La modélisation des processus biochimiques et d’autant plus des bioprocédés, est un
travail délicat, car il n’existe pas en biologie de lois ou de mod¢les universels, & la différence
de la physique ou des modeles connus et validés depuis des siécles (attraction universelle,
principes de thermodynamique, lois des gaz parfait,....); peuvent servir de base a la
construction des modeles mécanistes, Les modéles de croissance bactérienne sont
essentiellement empiriques.

Le modele sur lequel portait notre travail a été développé a partir d’un bioréacteur réalisé
par des chercheurs de I’INRA de Narbonne et de I’INRIA de Sophia-Antipolis, en 2001. I
s’agit d’un digesteur anaérobie a lit fixe dont le synoptique de fonctionnement est présenté par
la Figure 11.1, constitué¢ d’un réacteur formé par une colonne circulaire, d’une hauteur de
3,5m et d’un diamétre de 0,6m, soit un volume total de 982litres. Le digesteur est équipé d’un
systeme de dilution en entrée du réacteur afin de faire varier la concentration en carbone. Une
régulation du pH de I’alimentation s’effectue par apport de soude (NaOH) grace a un
régulateur intégré au pH-métre qui actionne une pompe doseuse a partir d’une consigne
prédéfinie. Une pompe péristaltique pilotable a débit variable assure 1’alimentation du
réacteur. L’alimentation est mélangée au liquide recyclé avant de pénétrer a la base du
réacteur ou il est homogénéisé par une pompe de mélange. Une fois dans le réacteur, le
liquide passe au niveau de la zone réactionnelle jusqu’a la sortie qui s’effectue par sur versg.

A ce niveau, un séparateur permet le dégazage du milieu liquide et la recirculation de la phase

.
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liquide. La regulation de température a une valeur de 35°C s’effectue grace a une double
enveloppe placée a la base du réacteur, dont le fluide est chauffé par une résistance électrique.
La recirculation est assurée par une pompe centrifuge a un débit constant de 600
L.h~1garantissant un bon mélange de la phase liquide du réacteur, ainsi qu’une régulation

correctede la température.[3]

Analyseurs de gaz
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Figure 11.1 Schéma synoptique du bioréacteur a lit fixe de I’INRA de Narbonne.
11.2.1Presentation des modeles de processus biologiques

Les articles [22] et [23] présentent de maniere détaillée les équations permettant de
modéliser les processus biologiques de fagon générale.
Généralement un processus biochimique dans un bioréacteur parfaitement agité peut se

modeéliser sous la forme :
X=(u—-wX
2.1
{s'=(s{‘—5)—uX (2.1)

o s :laconentration en substrat dans le bioréacteur
o Sin :La concentration en substrat d’entrée

o X :La concentration de la biomasse




Chapitre Il Modélisation des procédés de digestion anaérobie

o u:le taux de croissance

o u:le taux de dilution (le rapport entre le débit d’entrée et le volume de réacteur)
Plusieurs équations permettent de modéliser des comportements de croissance différents.
Par exemple le taux de croissance d’une population de bactéries peut étre modélise par :

- Equation de Monod :
S

 — 2.2
s + K (2.2)

U= Umax

AVeC : 4 le taux de croissance maximal, K la concentration de demi saturation

Cette équation permet de modéliser la croissance d’une population de bactéries se
nourrissant d’un substrat et dont la croissance maximale est limitée. Figure A.1 d’Annexe A

- Equation de Haldane :

S
H=Hnax 52 (2.3)
S+KS+K_I

avec Kjla concentration d’inhibition

Cette équation permet de modéliser en plus le fait qu’une trop grande concentration en
substrat inhibe le développement des bactéries. Il y a donc un taux de substrat optimal pour la
croissance des bactéries. Figure A.2 de I’Annexe A.

11.2.2Modéles de bioréacteurs anaérobies

11.2.2.1 Modéle ADM1

Le model ADM1 pour Anaerobic Digestion Model No 01, a été développé par les
chercheurs de I'IWA (International Water Association) en 2002, le but était de créer un
modeéle complet basé au plus pres du modele phénoménologique permettant de simuler au
mieux les réactions anaérobiques. La DCO, communément utilisée pour caractériser les
composés organiques dans les eaux usées, est considérée comme étant l'unité de la plupart des
modeles décrivant les processus de traitement des eaux usées. L'intérét de I'ADML1 réside dans
le fait qu'il repose sur le fractionnement de la DCO ce qui permet de faire facilement des

bilans. De plus, les trois phases (solide, liquide et gazeuse) sont modélisées Figure 11.2.

.
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Figure 11.2 Processus de conversion dans la digestion anaérobie
utilisé pour le modéle ADM1 [24]

Dans la littérature on distingue 3 versions principales de I'ADML1 : (i) la description
standard, donnée par le groupe de travail de I''WA pour le modéle mathématique des
processus de la digestion anaérobie. (ii) La version COST. (iii) La version CEIT (Université
de Navarre) adaptée pour le plant-wide-modelling (PWM). La différence entre ces versions
de I'ADML1 réside principalement dans les équilibres de masse du modeéle. [25]

Comme on peut le constater sur la Figure 11.3, ADM1 est un modéle complexe ; en effet
il décrit 19 processus biochimique, 3 processus cinétiques de transfert gaz-liquide et compte 7
populations bactériennes différentes, dont deux biomasses pour la dégradation des sucres
solubles et des acides amines, trois pour le propionate, le butyrate et valerate et les acides gras
longues chaines et enfin deux biomasses pour I'nydrogene et l'acétate dans la phase de
méthanogeénése. L'ADM1 est actuellement le modeéle le plus complet pour decrire le
processus de la digestion anaérobie. En effet, trés utile pour le ‘benchmarking’, il a été
largement utilisé dans des applications académiques et pratiques et été testé avec succes sur
divers systémes. Et il permet d’accéder a 32 sorties de simulation ; pour pouvoir I’utiliser il
faut prevoir de régler 80 parameétres, donc ce modeéle est trées compliqué a identifier et
demande de grandes connaissances des parameétres cinétiques et coefficients steechiométriques

du bioréacteur a modéliser.
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Pour résumer ce modele s’avere complexe, et sa structure représente un handicap de taille
pour faire de ’optimisation ou synthétiser des lois de commande, de plus sa complexité le

rend difficile a implanter numériquement, c¢’est pour ces raisons qu’il n’a pas été retenue.

Complex particulate waste and inactive I(
biomass

Inert particulate

Carbohydr. Proteins Fats
| nert soluble
l l I
MS I AL LCFA

<

Death

Figure 11.3 Processus biochimique dans ADM1

1. Acidogénése a partir des sucres

2. Acidogenese a partir des acides aminés

3. Acétogénese a partir des longues chaines d’acides gras (LCFA)
4. Acétogénese a partir du propionate

5. Acétogénese a partir du butyrate et du valerate

6. Méthanogénese acétoclastique

7. Méthanogénese hydrogénotrophique
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11.2.2.2 Modéle AM?2

Comme nous I’avons mentionné dans I’introduction, les modéles AM2 (a deux étapes),
ont été largement utilisés pour la supervision des procedes, plusieurs études plus au moins
approfondies ont été consacrées a 1’analyse de la stabilité et 1’optimisation ou encore la
synthése de lois de commande. Cependant, ces études ont toutes été réalisées pour des cas
particuliers et non en toute généralité.

Ce Modele a été développé dans le cadre du projet européen AMOCO [3], sur la
modélisation et le contréle de procedes de digestion anaérobie. Ce modele a été développé a
partir des résultats expérimentaux obtenus sur le réacteur a lit fixe de I’INRA de Narbonne.
Dans ce modele, le processus a été simplifié en considérant deux populations de bactéries, il
est de tendance beaucoup plus simple a utiliser que le modele ADML1 pour faire du contrdle
ou de I’optimisation. (Tableau A.1 de ’annexe A)

Ce mode¢le présente 1’intérét de reproduire a 97.8% la variabilité du systéme réel. [3]Son
ordre dynamique modéré facilite I’estimation des paramétres cinétiques et coefficients
steechiométriques. Les sorties principales les plus intéressantes sont accessibles directement.
L’article [26] illustre la robustesse de ce modele ce qui rend son utilisation possible pour des
conditions expérimentales assez variées.

Un des défauts principaux de ce modele est qu’il ne prend pas en compte 1’acétogénése
qui est implicitement intégrée a 1’acidogénése. Ceci implique qu’il est impossible de prédire
le taux des différents AGV, comme par exemple le propionate qui a un fort potentiel
inhibiteur sur le processus général. Les AGV sont tous comptabilisés comme de 1’acétate
directement méthanisable. Un des autres défauts majeurs du modele est que, lors des phases
transitoires de démarrage du bioréacteur, la biomasse est mal prédite.

Toutefois, la bonne représentation de la dynamique du systeme réel et sa relative
simplicité par rapport a des modeles beaucoup plus complexes comme I’ADM1 font de ce
modele un trés bon candidat pour la synthése de commande ou des travaux d’optimisation.
C’est donc le modéle que nous avons choisi pour notre travail.

Une fois ce modele choisi, un modéle numérique va étre développé sur Matlab pour

pouvoir faire de la simulation en appliquant une entrée de commande.

.
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Figure 1.4 Schéma du processus biochimique
de la digestion anaérobie a 2 phases

11.3. Conclusion

Dans ce chapitre nous avons, présenter un bref historique sur la modélisation des
bioréacteurs anaérobie, et donner une courte description sur le bioréacteur duquel a été tiré le
modele étudié, et montrer un apercu sur les 2 modeles mathématiques principaux disponible a
savoir I’ADML1 et le AM2, et avons mis en valeur le model AM2 en comparaison avec
I’ADML.

Vu les avantages que présentent le modéle AM2 pour le contrdle et la commande, nous
avons décidé d’utiliser ce modéle pour notre simulation. Donc c’est sur ce dernier que se
baseront les 2 chapitres qui suivent de notre travail. A savoir une étude et simulation dans le

chapitre 3 et application de différents algorithmes de commande dans le chapitre 4.

-
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I11.1. Introduction

Nous consacrons ce chapitre a I’analyse mathématique d’un modéle de digestion
anaérobie a deux étapes. Ce modéle nommé AM2 est capable de reproduire le comportement
dynamique du systeme. Dans un premier temps, nous présentons le mod¢le d’état dynamique.
Par la suite, nous étudions ses équilibres et leur stabilité, et enfin une simulations numériques

est présenté et discuté pour illustrer les caractéristiques de ce modele.
111.2. Modele AM?2

Le modele AM2 sera implémenteé et utilisé pour la simulation, ce derniers est de tendance
beaucoup plus simple a étudier et a modéliser pour faire du contréle ou de 1’optimisation
comme nous 1’avons mentionné précédemment. La suite décrit de maniere détaillée ce

modéle.

111.2.1 Processus biochimique

La modélisation comprend deux processus et deux populations bactériennes comme on
peut le voir sur la Figure 111.1

' ™
Substrat carboné S,

. A
p <7 ~
Acidogéneése
\ ﬂ .

f
Acides gras volatiles
AGV S,
- >
4 N ™~
Méthanogénése

~ 7

[Dloxvde de carbone ] [ Méthane CH, ]
co,

Figure 111.1 schéma de fonctionnement biochimique du modéle AM2
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La premicre étape est celle de I’acidogenese modélisée par une population de bactéries
acido-acetogenes de concentration x; qui décompose le substrat carboné s; en acides gras
volatiles (AGV qui devient le substrat ), et en dioxyde de carbone. [3]

On considere dans ce modele simplifié que les AGV sont uniquement présents sous forme
non ionisée et se comportent comme de I’acide acétique. Notons que les deux substrats sont
aussi présents dans 1’alimentation du réacteur.

La réaction chimique modélisée est donc la suivante:
&t
k151 E— x1 + kZSZ + kSCOZ (3.1)
Avec la vitesse de réaction 7y = p, (1)x4

La croissance de cette population suit une cinétique de Monod Figure B.1

pa(s,) = Emax>t (3.2)

k51+ S1

OU Umax represente le taux de croissance maximal et k51 Parametre de saturation lié a s;.

La seconde étape est celle de la méthanogénese modélisée par une population de bactéries
méthanogénes acetoclastes de concentration x, qui transforment les AGV (substrat s, ,

provenant de 1’alimentation et/ou issu de I’acidogenése) en méthane et en dioxyde de carbone.

Selon la réaction chimique suivante:

k352 r—2> xz + k6C02 + k4CH4 (33)

Avec la vitesse de réaction 7, = W, (S3)x;

La croissance de cette population suit une cinétique de Haldane Figure B.2

qui permet de modéliser I’inhibition des méthanogenes par I’accumulation des AGV. On a:

py(sy) = —22— (3.4)

S2
52+ S2 +k1

Ou g, représente le taux de croissance maximal,kg, la constante de saturation et k;la

constante d’inhibition.

-
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Modele Anaérobique a deux étapes (AM2)

111.2.2 Mode¢le d’état dynamique :

Le modele général AM2 a deux étapes tel qu’il a été proposé dans la littérature [27]

considére 6 variables d’état nommées : & = [x;,x,,5q,55,2,¢ ] , avec :

Concentration de la population bactérienne acidogéne
Concentration de la population bactérienne methanogene

Concentration du substrat de matiere carbonée

Concentration des acides gras volatils (AGV)
Concentration de I’alcalinité

Concentration du carbone inorganique.

Par la suite, nous ne prenons pas en compte les variables Z et C et nous notons

f =[x, %5,51,5,]7 le vecteur des variables d’état. Cela ne posera pas de probléme pour

I’analyse mathématique du modele d’ordre 4, car il est indépendant des deux variables z et C

(voir le modele original dans [28], Les variables z et ¢ peuvent étre rajoutées ultérieurement si

nécessaire, afin de synthétiser des observateurs par exemple).

x1 Et X, , sont respectivement la concentration de la population bactérienne acidogene

et la concentration de la population bactérienne méthanogeéne.

S;1 Et s, , sont respectivement la Concentration du substrat de matiére carbonée et la

concentration du substrat en acides gras volatils.

Le modeéle dynamique est alors le suivant :

dSl
dat

dxq
dt

dSZ
dt

de

= u(Si - 51) — kg (51)x
= (uy(s1) — au)x

= u(sé - 52) + kyuy (51)x5 — kapy (s2)x,

—= = (uy(sp) — au)x,

dt

Q = kypuy(sy)x;

(3.5)
(3.6)
(3.7)

(3.8)

(3.9)

-
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Nous supposons que le débit du méthane est le rendement mesurable et le dénotons parQ,

qui dépend directement de la croissance de la population bactérienne méthanogene x,.
Pour résumer, notre modele dynamique s’agit d’un systéme d’équations différentielles du

premier ordre qui sont couplés.

Le terme o représente le degré d’agitation du bioréacteuravec 0 < a < 1.
e le réacteur est completement agité pour a = 1

e le réacteur est parfaitement a lit fixe pour a = 0

Les concentrations en substrat d'entrée sli et Sé respectivement les concentrations de
matieres organiques du substrat et d'acides gras volatils dans I'affluent sont supposées pour
&tre constantes, avec st = 40 g/1 et st = 175mmol/l Le taux u de dilution est considéré

comme entrée de commande avec u € [0 1.5] j 1.

111.2.3 Paramétres

Lors des travaux d’O. Bernard et al. Les résultats expérimentaux ont été divisés en deux
groupes : 1’'un destiné pour I’identification des paramétres et 1’autre pour la validation du
modele.

L’un des objectifs primaires du modele AM2 est d’¢laborer un prototype capable de
prédire proprement les états d’équilibre du processus. Pour cela un ensemble de valeurs a
I’état d’équilibre a été sélectionné pour le calibrage.

La structure du modele est composée de combinaisons entre termes hydrodynamiques,
termes de transfert liquide-gaz et de termes de conversion (cinétique et rendement). Les
termes de conversion et de transfert liquide-gaz contiennent des paramétres a calibrer, par
contre les termes lies a I’hydrodynamique sont caractérisés par les valeurs (connues) des
débits d’effluents. [28]

Une analyse extensive de la littérature bibliographique a montré que trés peu de travaux
ont fourni une estimation de quelques-uns des parameétres de ce modéle. Pour les variables qui
ont été fournis par différents auteurs, il existe une forte dispersion y compris lorsqu’il s’agit
de la méthanisation en utilisant les eaux usées comme substrat [27], [29], [30].

En réalité, en dehors des paramétres des taux de croissance maximum pour les bactéries
acidogénes et méthanogeénes, la littérature ne fournit presque pas de données concernant les

autres parametres. Les parametres de notre modele AM2 sont présentés en Annexe B.

g
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Voir le tableau B.1 et le tableau B.2.

La figure ci-dessous résume notre modéle.

Hinax 51

S5 py(sy) =m — I

ds;

u(sh - 52) + kapty (51)%1 — kapz(52)%; [~

>
I —%E_ ;

u Ko S2 :
_I—)@— N #2(52)=7s 2 I
ks, + 53+ :

| S 2 k’

h 4

Vv v

1
: | |
= (o) -y, 1 Q

: Q = kypip(52)3, ———>

. |
! ‘ |
I dx, I

—— = (pa(s2) —auw)x, ‘

dt

VvV v

Figure 111.2 Bloc du modele AM2

111.3. Etude de la stabilité

Lors du fonctionnement du procede de digestion anaérobie, un équilibre entre
I’acidogenése et la methanogenese doit étre maintenue. Pour le travail qui suit nous allons
prendre « = 1 (réacteur compléetement agité), les réacteurs continus sont généralement
exploités autour d’un état stable (équilibre).

Afin de faire un bon choix de consigne et concevoir une stratégie efficace de commande
pour conduire le system d’un point initial arbitraire au point d’équilibre choisis, la
connaissance qualitative sur le nombre et les types d’équilibres du system est nécessaire ainsi
que les conditions de leurs appariations.

Les auteurs de I’article [31] ont montré que I’ensemble des points d’équilibres du system

est globalement convergent : a mesure que le temps augmente, chaque solution converge a un

point d’équilibre qui se trouve tous sur le planA.
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A= {E € IR+4;51 + kyxy = st s, —koxy + k3x, = slz}
Delta : expression analytique des equilibres, ainsi que les conditions pour leur présences en
fonction u, s}, s? sont fournis. Ici nous considérons que les concentrations des composant de
I’affluant sont constants et connus. Ainsi 1’apparition de [’équilibre est entiérement

déterminée par I’amplitude du taux de dilution.

Il existe quatre(04) types d’états stables caractérisé par :
A. Lessivage total : il existe un seul état stable de ce type, dénoté par E & qui est toujours

physiquement indépendant de 1’amplitude du taux de dilution.

B. Lessivage des bactéries méthanogenes : la peut exister seulement un état d’équilibre
de ce type noté par EB; qui se produit seulement si u < .
C. .lessivage des bacteries acidogenes : la peut exister tout au plus deux états d’équilibre

de ce type noté par fc; et fD; qui se produise simultanément si u* < u < i ou
seulement & ;siu < u’.

D. coexistence des 02 populations bactériennes : il peut exister deux (02) états stables
de ce type, dénoté par & ; et§ ; qui se produit simultanément si i < u < i ou
seulement & ; siu < 1.

u: Est le taux de dilution pour lequel s, + ky/k1S1p = st +k,/kyst , ou !
la solution de p; (s1) = U et s, x est lasolution la plus élevé (max) de P, (s,) = U

La Figure I11.3 montre le nombre et le type d’équilibres pour des valeurs du taux de
dilution dans chaque intervalle défini par les niveaux donnés dans le Tableau B.3 présenté en
Annexe B. Ces niveaux ont été déterminés a partir des parameétres du system indiqués dans
les Tableau A.1&A.2 de ’annexe B.

-
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Figure 111.3 Occurrence des équilibres pour différentes valeurs du taux de dilution

D’un point de vue pratique, les seuls équilibres intéressant sont E et F, caractérisé par la
Présence des deux populations bactériennes qui assurent la conversion des substrats et la
production de biogaz. Parmi ces deux états d’équilibres, un taux de biogaz plus élevé est
obtenu a I’équilibre E par rapport a F [27], parce que & est caractérisé par une concertation
plus élevé de bactéries méthanogenes. Intuitivement, le rendement élevé (en terme de quantité
d’eau traité¢) du system anaérobie et la production élevée de biogaz sont réalisés en actionnant

le processus avec le taux élevé de dilution, de telle sorte que & correspondant est atteint.

Cependant, £ est le seul équilibre stable du system a une évaluation basse du taux de
dilution (u < @); pour une dilution plus élevée (u > 1), &g (lessivage des bactéries

méthanogeénes) et le point opérationnel &5 sont tous les 02 asymptotiquement localement
stable ; Par conséquent pour quelques conditions initiales qui peuvent représenter un sous-
ensemble large de I’espace d’état le systéme sera irréversiblement conduit au point
d'acidification &g, ou les acides gras volatils s'accumulent dans le réacteur car leur conversion

en biogaz n'a pas lieu en raison de l'absence des bactéries méthanogenes. Ainsi, une stratégie
efficace de commande est nécessaire au démarrage sans risque du réacteur pour le conduire
vers un équilibre significatif en termes de production élevée de biogaz et traitement efficace

d'eau usagée.

111.4. Simulation du modeéle en boucle ouverte :

Le modele considéré a été implémenté sous un bloc simulink de Matlab permettant la

simulation du fonctionnement du bioréacteur anaérobie. Différentes lois de commande lui
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seront appliquées dans les chapitres qui viennent. Ce modeéle utilise le taux de dilution u
comme entrée, la simulation permet de visualiser graphiquement 1’évolution temporelle du
débit du Biogaz et des substrats et des bactéries.

Le schéma de la Figure I11.4 représente le bloc Simulink du modéele AM2, sa
représentation detaillé est donner en Annexe B Figure B.3.

L’objectif de la simulation en boucle ouverte est de montrer ’influence de la variation du
taux de dilution sur notre systéme et d’observer 1’évolution des différents états et de la sortie

du biogaz, sans qu’il y ait recours a une boucle fermée ou a un contréleur.

51|
52

mul
mu2

B
L

B
L

[
L

B
L
B
L
[
L

=

B
L

alpha

taux de dilluticn resultats de simulation

system

sortie

Figure 111.4  Bloc simulink simplifié du modéle AM2

e Systéme de dilution

A fin de procéder a la validation de ce modéle en boucle ouvert, on doit avoir la présence
d’une entrée en taux de dilution (le rapport entre le débit d’entrée et le volume du réacteur)
variante, afin de modifier la concentration en Carbone, et pour la fixation des bactéries sur les
biofilms, le taux de dilution du systeme doit étre inférieur au taux maximum de croissance des
bactéries (nqax) concernées afin d’éviter la mobilisation du substrat par les bactéries libres au
détriment des microorganismes attachés et favoriser le lessivage des bactéries libres. La
dilution de I’effluent est réalisée avec de 1’eau du réseau. [3]

Le systeme de dilution (Figure 111.5) a été fabriqué et se compose d’un bac de 20 L
équipé de deux capteurs de niveau et de deux pompes commandables qui régulent les
proportions d’eau et d’influent "brut" , [32] le reste du systéme a été détaillé en chapitre 2.

Le signal d’entrée en taux de dilution obtenu apres simulation est illustré dans la Figure 111.6
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Figure I11.5 Représentation schématique du systéme de dilution
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Figure 111.6 Evolution temporelle du taux de dilution

I111.5. Résultats de simulation :

La simulation du bloc Simulink de la Figure 111.4 a été faite pour une valeur de
Proportion du taux de dilution @ = 1, et un taux de dilution correspondante a celui de la
figure de la Figure 111.6 ainsi que des valeurs paramétres du systéme de digestion anaérobie

présentés dans les Tableau 1 et Tableau 2 de I’annexe B et un vecteur d’état initiale
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£=1[37.89 42.41 0.05 0.52] . Les résultats de la simulation faite en boucle ouverte sont
montrés dans les figures qui suivent.

La Figure 111.7 illustre I’évolution temporelle des bactéries acidogenes

Ewolution temporelle des bacteries acidogénes X1
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Figure 111.7 Evolution temporelle des bactéries acidogénes

La Figure 111.8 ci-dessous retrace 1’évolution temporelle des bactéries méthanogénes
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Figure 111.8 Evolution temporelle des bactéries méthanogenes
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Les deux figures suivantes Figure 111.9 et 111.10

temporelle des substrats.

slenglL
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Figure 111.9 Evolution temporelle du substrat carboné
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Figure 111.10 Evolution temporelle des acides gras volatils
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L’évolution temporelle de la sortie du system est illustré en Figure 111.11
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Figure 111.11 Evolution temporelle du débit biogaz

I111.6. Discussion des résultats

Les Figures 111.7 a 111.10 illustrent I’évolution temporelle des substrats et bactéries de notre
systeme.
On constante pour les valeurs des paramétres utilisées Tableau B.1 et B.2 annexe B, qu’il

y a une decroissance exponentielle du substrat s, ce dernier sera réduit en 10 jours et ce du

fait de sa décomposition par les bactéries acétogénes Xx;.

Parallélement, La variation de la concentration des acides gras volatils dans le digesteur
influe directement sur le rendement de la digestion ainsi que sur le volume du biogaz produit.
En effet un déséquilibre entre les phases acidogene et méthanogene résulte en une
accumulation d’acides. Comme rapporté dans la littérature, une concentration des AGV
inférieure a 1000 mmol/L [33] assure une stabilité du fonctionnement du digesteur. Les
résultats représentés dans Figure 111.10 montrent que cette derniére varie entre
5 et 80 mmol/L . Ces valeurs représentent en pourcentage, par rapport a la valeur limite de
1000 mmol/L ou le processus de digestion anaérobie peut étre inhibé, 0.8 et 8%,

respectivement. Ce substrat sera pratiquement décomposé en biogaz au bout d’environ

15 jours par les bactéries méthanogénes x,.

<
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Apres diminution radicale des substrats sur une période de deux (02) semaines, les
concentrations de bactéries acétogénes et méthanogenes se stabilisent a des valeurs constantes
aux alentours de 0.9 g /! et le modele mathématique ne prévoit par leurs évolutions ultérieur.
Pour la production de méthane, la littérature fournit des données pratiguement comparables
pour le paramétre k4 qui est estimé dans notre cas k, = 453 mmol/g . [27]

Compte tenu de cette valeur, le profil du débit Q(t) du méthane (litre/jours) est
représenté en Figure I11.11.qui illustre la variation du volume de biogaz produit dans le
digesteur. Qui est importants pour le contréle et la surveillance du processus de la digestion
anaérobie. En effet une production conséquente de biogaz refléte le bon fonctionnement du
digesteur. Le débit du méthane varie de130L/j a 200L/j, avec un accroissement rapide des
le début du lancement du bioréacteur et atteint un maximum en quelques jours (environ 15),
puis se stabilise sur une durée de 40 jours. Cette variation peut étre expliquée par le
changement de la composition du substrat. De plus le débit d’alimentation dans le digesteur

n’est pas constant ce qui peut influencer la production de biogaz.

I11.7. Conclusion

Nous venons de décrire le modele AM2 qui est un modele de dimension 4, basé sur deux
étapes (I’Acidogénese et la Méthanogénese), établi via un bilan de matieres, C’est le modele
le plus approprié pour superviser et commander les digesteurs anaérobies, qui peuvent se
déstabiliser facilement a cause de I’accumulation des AGV pendant la réaction de
méthanogénése. Le premier objectif été d’analyser les équilibres du systéme et comprendre
son comportement, nous avons trouvé qu’un tel systtme (modele a deux étapes en générale)
peut avoir au maximum six points d’équilibres.

Le deuxiéme objectif du chapitre concernait 1’implémentation du model sous
matlab/simulink, un bloc a été créé et simulé en boucle ouverte afin de valider notre travail.
Dans le chapitre suivant, nous allons étudier différentes stratégies de commande proposées,

dans le but d’améliorer la production du biogaz.

-
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Chapitre IV Commande linéarisante basée sur le régulateur PID appliquée sur
un procédé de digestion anaérobie

IVV.1.Introduction

Aprés avoir présenté les notions générales sur la digestion anaérobie et plus
particulierement sur le modele AM2, il est maintenant intéressant de voir, I’application de

commande non linéaire sur ce modeéle, afin de maximiser le débit de production de biogaz.

Dans ce chapitre, nous rappelons tout d’abord quelques notions ¢lémentaires sur la
régulation et nous présentons quelques régulateurs classiques pour les bioproceédés. Afin de

réguler la sortie.

Ensuite, nous exposant le concept de la commande linéarisante par retour d’état d’un point
de vue entrée/sortie, et calculer une loi de commande lié au systeme. Des résultats de
simulation obtenus de I’application de différents contréleurs mixtes sont présentés et discutes.

Enfin, nous proposons une autre approche de commande du systeme.

IV.2. Régulateur PID

IV.2.1 Objectif de la régulation automatique
Réguler une grandeur, c’est obtenir d’elle un comportement donné, dans un
environnement susceptible de présenter des variations [34].
Les systémes automatiques assurent deux types de fonctions :
e Maintenir la grandeur commandée, ou grandeur réglée, a une valeur de référence
malgré les variations des conditions extérieures ; on parle de la régulation au sens
strict.

e Répondre a des changements d’objectifs, ou a un objectif variable, on parle d’un

fonctionnement d’asservissement.

IV.2.2 Principe général de la régulation

Dans la plupart des appareils et installations industrielles, il est nécessaire de maintenir
des grandeurs physiques a des valeurs déterminées, en débit des variations externes ou
internes influant sur ces grandeurs. Si les perturbations influant sur la grandeur a contrélé sont
lentes ou négligeables, un simple réglage (dit en boucle ouverte) permet d’obtenir et de
maintenir la valeur demandée (par exemple : action sur un robinet d’eau) dans la majorité des
cas, cependant, ce type de réglage n’est pas suffisant, parce que trop grossier ou instable. Il
faut alors comparer, en permanence, la valeur mesure de la grandeur réglée a celle que 1’on

souhaite obtenir et agir en conséquence sur la grandeur d’action, dite grandeur réglante. Dans
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ce cas, on a constitué une boucle de régulation et plus généralement une boucle
d’asservissement.

Toute chaine de régulation (ou d’asservissement) comprend trois maillons indispensables :
I’organe de mesure, 1’organe de régulation et I’organe de controle [34].

La figure ci-dessous définie le principe d’une chaine de régulation.

Valeur de
consigne

[ Organe de régulation

Systeme
réglant

Circulation de
L’ information

[ Processus ]4—'

Perturbation

Organe de mesure
Organe de contrdle

Systeme réglé

Figure IV.1 schéma de principe d’une chaine de régulation

1V.2.3 Schéma fonctionnel d’un régulateur
Le régulateur est un appareil qui a pour role essentiel de contrdler le procédé, ¢’est-a-dire
de garantir les comportements dynamique et statique du procéde conformes au cahier des

charges défini. Ceci est réalisé par réglage et par adaptation des parameétres de sa fonction de
transfert au procédé a controler.

Régulateur
Upef + e Correcteur Algorithme u
— —) de contrdle  —
Consigne u(t) =f(uper — Up) Commande

Uy ™ Mesure

Figure 1V.2 Schéma fonctionnel d’un régulateur
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IVV.2.4 Actions correctives classiques
Le correcteur PID fonctionne selon les trois actions suivantes [35] :

IVV.2.4.1 Action Proportionnelle

L’action est dite proportionnelle lorsque le signal de commande est proportionnel au
signal d’erreur. Elle corrige de maniére instantanée, donc rapide, tout écart de la grandeur a
régler, elle permet de vaincre les grandes inerties du systéme.

Afin de diminuer I’écart de réglage et rendre le systéme plus rapide, on augmente le gain,
mais on est limité par la stabilité du systeme.

L’action P est utilisée lorsqu’on désire régler un parametre donc la précision n’est pas
importante.

| & —H
u i

Figure IV.3 Action proportionnelle

1V.2.4.2 Action intégrale

L’action est dite intégrale lorsque le signal de commande est proportionnel a la I’intégrale
du signale d’erreur. Elle compléte I’action proportionnelle et permet d’éliminer 1’erreur
résiduelle en régime permanent.

Afin de rendre le systetme plus dynamique, on diminue ’action intégral mais, ceci
provoque I’augmentation du déphasage ce qui améne a I’instabilité a I’état fermé.

L’action intégrale est utilisée lorsqu’on désire avoir en régime permanent, une précision
parfaite, en outre, elle permet de filtrer la variable a régler d’ou 1’utilité pour le réglage des
variables bruitées.

e_l/

u

Figure IV.4 Action intégral

IV.2.4.3 Action Dérivee
L’action est dite dérivée lorsque le signal de commande est proportionnel a la dérivée du
signal d’erreur.
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L’action dérivée, en compensant les inerties dues au temps mort, accélere la réponse du
systeme et améliore la stabilité de la boucle, en permettant notamment un amortissement
rapide des oscillations dues a I’apparition d’une perturbation ou a une variation subite de la
consigne.

L’action D est utilisée dans I’industrie pour le réglage des variations lentes, elle n’est pas
recommandée pour le réglage d’une variable bruitée ou trop dynamique.

En dérivant un bruit, son amplitude risque de devenir plus importante que celle du signal utile.

e —2~&
U_M

Figure IV.5 Action Dérivée

Pour résumer dans le cas des systéemes simples, les parametres du PID influencent la réponse

du systeme de la maniere suivante

Précision Stabilité = Rapidite

Figure IV.6 Récapitulatif de I'influence d'un PID sur le systeme qu'il corrige si I'on
augmente séparément I'action proportionnelle (P), intégrale (I) ou dérivée (D).

1V.2.5 Régulateur PI
Le correcteur de type Pl est une régulation de type P auquel on a ajouté un terme

intégrale, il élabore alors une commande qui peut étre donnée par la relation suivante
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de(p)

1 (¢t TL
u(t) =k, e(t) + Ff e(t)dt —— U.(p) =K, e(p) + KiT (1v.1)
iJo

Le terme intégral compléte I’action proportionnelle puisqu’il permet de compenser
Ierreur statique et d’augmenter la précision en régime permanent. L’idée est d’intégrer
I’erreur depuis le début et d’ajouter cette erreur a la consigne, lorsque 1’on se rapproche de la
valeur demandg, 1’erreur devient de plus en plus faible. Le terme proportionnel n’agit plus

mais le terme intégral subsiste et reste stable, ce qui maintient le signal a la valeur demandée.

L’intégrale agissant comme un filtre sur le signal intégré, il permet de diminuer 1I’impact

des perturbations (bruit, parasite) et il en résulte alors un systéme plus stable.

Malheureusement, un terme intégral trop important peut lui aussi entrainer un dépassement de

la consigne, une stabilisation plus lente, voire méme des oscillations divergentes.

U ref e .
\ Action intégral —)

I Action proportionnel

Um

Figure IV.7 Schéma synoptique d’un régulateur proportionnel intégral (PI)

IV.2.6 Régulateur PD
Ce regulateur n’apporte aucune précision. Il est utile en régime transitoire.

L’action D, apporte une amélioration du comportement dynamique, en augmentant la
vitesse de réaction du régulateur a la moindre variation de I’erreur. Elle anticipe 1’évolution
du systeme.

Ces diverses propriétés rendent 1’action du terme D stabilisante ainsi qu’une amélioration
de la rapidité du systeme.

Le schéma fonctionnel de ce régulateur est représenté par la Figure 1V.8
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U ref e o Action dérivée u
:[ Action proportionnel
Um
Figure 1V.8 Schéma synoptique d’un régulateur proportionnel dérivé (PD)
La commande délivrée par ce régulateur est de la forme :
de(t
u®) =k, (e(t) + Ty ed(t) (4.3)
Sa fonction de transfert est la suivante :
(p)
G(p) = =2 =k, (1 +pT 4.4

Avec :T, constante de dérivation
IV.2.7 Régulateur PID

IVV.2.7.1 Principe de fonctionnement :

Les régulateurs, usuellement utilisés en pratique sont les régulateurs a effet proportionnel,
intégral, et dérivé (P.L.D). Ils permettent d’engendrer a partir de la sortie du comparateur
(c’est-a-dire 1’écart existant entre la consigne et la grandeur a réguler) un signal proportionnel
a ’erreur et a sa dérivé d’une part, et a son intégral d’autre part.

Le schéma fonctionnel de ce régulateur est le suivant :

Action dérivée

/

U ref e u

R \Action intégral

Action proportionnel

Um

Figure IV.9 Schéma synoptique d’un régulateur PID
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La commande délivrée par un correcteur idéal est de la forme :

u(®) = ky (e(®) + - [, e(@dr + T, 1 (4.5)
Sa fonction de transfert est obtenue en appliquant la TL a 1’équation (4.5) :
(») 1+pkpTi+p*TiTq 1
G(p) ==2 = =k, +—+pT 4.6
() E(p) pT; P opry Pla (4-6)

IV.3. Réglages PID

Régler un systeme en boucle fermée consiste a agir sur les paramétres des différentes
actions (gain du proportionnel, gain de l'intégral, gain de la dérivée) autour des valeurs
optimales pour obtenir la réponse désirée sur la sortie du procédé. Le comportement des
procédés varient selon les applications lors d'un changement de consigne. Certains procédés
ne permettent aucun dépassement de la consigne. D'autres doivent minimiser I'énergie
nécessaire pour atteindre un nouveau point de consigne. Généralement la stabilité de la
réponse est requise, le procédé ne doit pas osciller quels que soient ses conditions et le point
de consigne.

Régler une boucle est rendu plus compliqué si le temps de réponse du procédé est long, il
peut prendre plusieurs minutes, voire plusieurs heures pour qu'une modification de consigne
produise un effet stable. Certains procédés ne sont pas linéaires et les paramétres qui
fonctionnent bien a pleine charge (grandeur perturbatrice principale du procédé) ne marchent
plus lors du démarrage hors charge du procédé.

Cette partie décrit quelques méthodes manuelles classiques pour régler ces boucles.

1V.3.1 Méthode simple
Si le systéme doit rester en production, une méthode de réglage consiste a mettre les
valeurs | et D a zéro. Augmenter ensuite le gain P jusqu'a ce que la sortie de la boucle
oscille. Puis, augmenter le gain | jusqu'a ce que cesse l'oscillation. Enfin, augmenter le
gain D jusqu'a ce que la boucle soit suffisamment rapide pour atteindre rapidement sa
consigne. Le réglage d'une boucle PID rapide provoque habituellement un léger
dépassement de consigne pour avoir une montée plus rapide, mais certains systemes ne le

permettent pas. Voir le Tableau C.1 de I’Annexe C
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IVV.3.2 Algorithme PID auto-ajustable

Les Objectifs typiques de réglage du PID comprennent :

e La stabilité en boucle fermée : la sortie du systéme en BF reste limitée pour I’entrée
bornée.

e Performance adéquate: le systtme en BF suit les changements de référence et
supprime les perturbations aussi rapidement que possible.

e Robustesse adéquate : la conception de la boucle a assez de marge de gain et de phase
pour tenir compte des erreurs de modélisation ou des variations du systeme
dynamique.

L’algorithme de MathWorks® pour le réglage des contréleurs PID répond a ces objectifs en
réglant les gains du PID pour parvenir a un bon équilibre entre la performance et la
robustesse. Par default 1’algorithme choisit une fréquence de coupure (bande passante de
boucle) sur la base de la dynamique, et concoit une marge de phase de 60°.Quand on change
de maniére interactive le temps de réponse, la bande passante, une réponse transitoire, ou une
marge de phase en utilisant I’interface PID Tuner, 1’algorithme calcul & nouveau les gains.
Pour une robustesse donnée (marge de phase minimum), I'algorithme de réglage choisit une
conception du contrdleur qui équilibre les deux mesures de la performance, a savoir le suivi
de référence et le rejet de la perturbation. On peut changer I'orientation de conception pour
favoriser I'une de ces mesures de rendement. Pour ce faire, on doit utiliser la boite de dialogue
Options dans le Tuner PID. Lorsque la mise au point du system change 1’algorithme tente
d’ajuster les gains pour favoriser soit le suivi de référence ou le rejet de perturbation, tout en
réalisant la méme marge de phase minimum. Plus il y a de paramétres ajustables dans le
systéme plus il est probable que l'algorithme PID peut atteindre 1’objectif de conception
souhaitée sans sacrifier la robustesse. Par exemple, le réglage de la mise au point de
conception est plus susceptible d'étre efficace pour les contréleurs PID que pour P ou PI. Dans
tous les cas, affiner les performances du modele dépend fortement de ces propriétés
dynamiques. [36]

Il existe aussi d’autres méthodes de réglage tels que celle chien-hornes-reswick, et la

méthode de Cohen-coon et aussi celle de Ziegler-nichols.
IV.4 Application d’un régulateur PID sur le modele AM2

La premiere approche qui a été essayée dans ce chapitre est une régulation de type

proportionnelle intégrale dérivée du débit du biogaz par une commande en taux de dilution.

0
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1V.4.1 Entrée de commande

Nous allons valider cette commande PID avec I’entrée de référence (consigne) presenter

dans la Figure 1V.10, qui illustre un signal en escalier qui passe par deux (02) phase

wy, 2

D2+2ewyp+wy2

transitoire lissé par un filtre de fonction : .On peut donc espérer qu’une

régulation du débit du biogaz soit possible par la manipulation du taux de dilution : au travers
de cette variable, on contrdle la charge totale appliquée au systéme, et pour une quantité de
biomasse donnée, le débit du biogaz. On applique donc un correcteur proportionnel intégral
dérivée qui permet de faire cette régulation.

L’entrée est obtenue a partir de la simulation en BO du chapitre précédent, elle est
caractérisée par une valeur final de 195 L/jours qui représente la sortie désiré pour le biogaz
Le schéma de la Figure C.1 (Annexe C) représente le bloc simulink du systéme avec la
commande PID.

consigne
220 ¢ r r r r r

consigne

200 {

180 [
160 /
J

140 /
120

100 /

debit de Gaz(Lj)

80

60

T e

40

20

0 5 10 15 20 25 30
temps en jours

Figure I\VV.10 Signal de consigne

IV.4.2 Résultats de la simulation
La simulation du block simulink de la Figure C.1 de I’annexe C a été faite pour des

paramétres de régulation suivants :P = 0.0669,1 = 0.0958,D = 0.0103 qui représentent

les meilleur paramétres de régulation du systeme ; une entrée de commande correspondante a
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celle de la Figure 1V.10 ainsi que des valeurs paramétrées du systeme présenté dans I’annexe
B (tableaux B.1&B.2), Les résultats de la simulation faite sont présentés dans la Figure

V.11 qui suit et en annexe C voir Figure C.2.

La figure ci-dessous présente le tracé de 1’évolution du biogaz obtenue comme sortie du

modele de simulation ainsi que le tracé de la consigne qui représente la sortie désire.

le taux de sortie de biogaz

T E
consigne
debit du biogaz
200 ~
150
=
f
[<5]
-
S
S 100
50
(0] 5 10 15 20 25 30

temps en jours

Figure IV.11 Régulation du débit du biogaz par un contréleur PID

IV.4.3 Discussion des résultats

La figure ci-dessus montre clairement que le contréleur parvient a ramener le débit du
biogaz autour de la valeur souhaitée. Et elle représente le meilleur résultat obtenu avec une
commande PID, on constate néanmoins qu’a chaque transitions le débit de biogaz est
influencé, en revanche ce changement est sans grande incidence sur le taux de production de
biogaz. Le controleur se montre efficace et arrive a s’adapter au changement de débit au
début de la simulation. Cependant une erreur statique persiste de 1’ordre de e = 0.05. Les
figures illustrées dans I’annexe C (Figure C.2) montrent que la dynamique du systéeme a
travers 1’évolution temporelle des substrats et bactéries est stable d’un point de vue

fonctionnement.
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IV.5. Linéarisation par bouclage d’état

Dans un premier temps nous avons testé une commande PID, afin de réguler le débit de
biogaz, maintenant Nous proposons de contrdler cette grandeur au moyen d’une commande

linéarisante par bouclage d’état. [37]

IV.5.1. Objectifs :

e synthese d’une loi de commande par retour d’état non linéaire de la forme
u=alx)+pxv (4.7)

e obtenir un system linéaire d’un point de vue entrée/sortie ou entrée/état qui est tres

souvent découplé.
Cette méthode porte des noms différents comme :

e Commande par découplage non linéaire (Non linéaire decoupling).

e Linéarisation par retour d’état (State feedback linearization).

IV.5.2. Hypothéses:

L’état du systéme est connu a tout instant soit par 1’instrumentation du systéme commandé
a ’aide de capteurs, soit en reconstruisant le vecteur d’état (observateur d’état comme
I’observateur de Kalman) quand cela est possible.

Le modéle du systeme est connu.

IV.5.3. Modele :
{56 =f)+gx)u
y = h(x)

Ou X est I’etat du systeme commandé, u I’entrée et  la sortie.

Le systeme considéré est affiné a la commande.

IV.5.4. Linéarisation entrée/sortie

Les problémes de poursuite dans le cas des systémes non linéaires sont difficiles car la
sortie dépend de I’entrée de facon souvent trés complexe. Il n’est pas aussi facile qu’en
linéaire de calculer ’entrée permettant d’obtenir la sortie désirée. L’idée consiste, si c’est
possible, a simplifier la relation entrée-sortie. C’est la philosophie de la linéarisation

entrée/sortie.
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IV.5.4.1 Principe : la démarche consiste a établir une relation (linéaire) liant la sortie du
Systéme a I’entrée U et donc, a travers la loi de commande, a I’entrée V.
Pour cela, on dérive par rapport au temps la sortie Y du systéme et en utilisant L’équation

d’état on fait apparaitre les termes d’entrée. Si I’entrée n’apparait pas apres dérivation, on

réitére le processus jusqu’a obtenir la relation désirée.

y =200 = [F(2) + g(0)u] (48)
y=2F(0) + 2 g(ou (4.9)

Notations :
oh oh oh , . . . .
Le terme Py (a—x1 m) désigne le gradient de la fonction scalaire h(x)
oh
on note Vh = —
O0x

oh oh . .
Les termes af ou ——g, ou f et g sont des fonctions vectorielles de R™ dans R",

. : oh oh o ce :
sont notés respectivement Ef =Lsh et 9= Lgyh . lls sont appelés dérivée de Lie

de h respectivement par rapport a f et g est correspondent a une fonction scalaire de
R" dans R
Ona:Lfh = Vhf etL;h = Vhg.
En utilisant les notations précédentes, on obtient donc :
y=Leh+Lshu (4.10)

En tenant compte de I’expression de la loi de commande, on obtient :

y =Leh+ Lyh [a(x) + B (x)V] (4.11)

y=Leh+ Lsha(x) + Lyh (x)v (4.12)
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Pour obtenir une relation entrée /sortie linéaire, il suffit d’imposer les
Contraintes suivantes :
Leh + Lyh a(x) =0 (4.13)
Lyh Bx)=1 (4.14)
Si Lgh # 0: il existe, une solution unique donnée par les équations suivantes :
— _ L -1 _—
a(x) = Lon B(x) = L et y=v (4.15)

Et on obtient la commande suivante :

1
Lgh(x)

u= (—Lh(x) +v) (4.16)

Si Lyh = 0:il n’existe pas de solution.

Dans ce dernier cas, il est nécessaire de dériver a nouveau et on obtient alors :

y = %X = V[th][f + gu] (4.17)
y = V[Leh|f +V[Leh|gu = L2h + LyLehu (4.18)

Le processus de dérivation est réitéré jusqu’a obtenir la premiére dérivée d’ordre r pour

laquelle le terme d’entrée n’est pas nul. On obtient dans ce cas :
yO = Lth + Lyl h u (4.19)
La solution est donnée par :

T
Lth
-1
LgL’}; h

1
r—1
LgLf h

, Bx) = et yM =y (4.20)

a(x) = —

<
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O réf v u 0
| Comande L[ Commande "Ll i = £ (x,u)
linéaire linéairisante

x=Ax+Bv,y=Cx

Figure IV.12 Schéma d’une commande linéarisante par bouclage d’état

IV.6 Commande linéarisante appliquée sur un systeme de digestion anaérobie :
Dans cette partie nous allons linéariser le systtme en appliquant une commande
linéarisante comme indiqué ci-dessus puis nous allons I’implémenter dans le systéme et

simuler modéle AM2.

IV.6.1 Systeme :
{x =f)+g)u
y = h(x)

X represente |'etat du system avec

et

f1(x) —kipy (s1)%1

_ f2(x) _ | ke (s)x— K3z (s2)x;
fx) = f300) | 1 (s1)xq
fa(x) Uz (52)x;

et

g1(x) st—s;

zig = 52_;152 Et h(x) = kypz(s2)x;

ga(x) —X3

gx) =

Avec les valeurs des parametres cités dans I’annexe B tableaux B.l et B.2
IV.6.2 Calcul de la commande u

On va calculer la dérivée de lie de h(x) par rapporta g(x) :

F
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[91(35)]
Loh(x) = (£) g )_[ o on on] g2(x)

*9s, " 0xq " 0xy |g3 (x)l
ga(x)
[0 K, 2262 auz(sz) 2.0 k4llz(52)] Sz (4.21)
I_ —X2
Ona
282
ouy(s2) Ho _ u052<1+k_1>
Py 2 2\ 2
2 <k52 +Sz+k_21> (ICSZ +Sz+f{_21>
(1+52)
_ 4.22
”O(y(s) V) ) e
2
Avec y(s2) = ks, +s, + jc_z (29
1
On obtient alors
335.22 S,x 1+
Loh() = — 2522 (_wszeg  3SBenOiggn) gy
9. 28+52+256 9. 28+52+256 (9.28+s,+5.-52)

670.44 X5 (4.64 S5+0.5 524+0.001953125 55—4.64 g,+0.001953125g355)
- 2
(9.28+5,40.0039062553)

On remarque que Lyh(x) # 0 donc il existe une commande unique donnée par 1’équation
suivante :

u= (—L¢h(x) +v) (4.25)

Lgh(x)

Reste a calculer Leh(x) :

f1(x)
th(x)—( )f() aashl %;_Q;Thz [ﬁgﬂ (4.26)
Lf, (0l
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B 248 sx, ( 335.22 x, 335.22 5,x,(1 +jsz) (139 1%, 198s,x, )

2 1 2 1
(92845, +553) \92B+s:tgmsi (92845, +5s7) J\T1FS 928+ s +o0s]

Le résultat de la commande u donné par la formule (4.25) est :

2
(9.28+5,+0.0039062553) .
670.44 x5(4.64 53+0.5 $54+0.001953125 53 —4.64 g,+0.0019531259g357)

u =

1
248 s2x, N < 335.22 x, 335.22 s5x3 (1 + —12852)> <139 S, 198s,x, > N
- - - v

1 N2 1 2 1 5\2 71+s L 52
(9.28+52+ES§) 928452 55582 (9-28+52+Eszz) 192845+ ogs)

IV.6.3 Régulation mixte « linéarisante-PID» appliquée sur le modele AM2
Le protocole de simulation est similaire a celui ayant servi a la validation du contréleur
PID, I’entrée de référence (consigne) représentée en Figure 1V.13, employée est identique a

celle ayant servi pour valider le contréleur PID.

La Figure C.3 de I’annexe C illustre le schéma bloc Simulink du systeme avec un contrdleur
mixte; pour les valeurs de régulation suivantes :

(k, = 185,K; = 14772,K, = 0.1) Ainsi que les valeurs des paramétres du modele donnés
dans les tableaux B.1 et B.2 de I’Annexe B.

le taux de sortie de biogaz

T T L C C
consigne
debit du biogaz
200 ~ .
150 —~ o
=
o
[<B}
-
S
<& 100 -
50 o
O L r r r r r L
0] 5 10 15 20 25 30

temps en jours

Figure 1V.13 Régulation du débit du biogaz par un contréleur mixte « linéarisant-PID »
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IV.6.4 Discussion des résultats

La Figure 1V.13 montre que cette stratégie de controle se révéle plus efficace que le
contréleur PID précedemment testé; Les variations autour de la consigne lors des phases
transitoires sont tres nettement réduites comme le montre le Tableau IV.1 qui regroupe les
erreurs moyennes de régulation et les écarts-type pour les deux stratégies de contrdle. Dans le
cas du controleur PID, I’erreur moyenne est de valeur e = 0.05 , alors que le contrdleur mixte
a tendance a minimiser I’erreur de moitié et 1’écart type est réduit approximativement par 24.

Le figure illustré dans I’annexe C (Figure C.4) montre 1’évolution temporelle des
différents états du systéme ainsi on constate que leurs dynamique est correct d’un point de vue
expérimental.

Erreur Ecart- type
Contréleur PID 0.05 0.337
Controleur mixte 0.02 0.014

Tableau IV.1 Erreurs moyennes de régulation et écarts-type des contrdleurs PID et mixte

Remarque :

En effet aprés 1’application d’une commande PID sur notre systeme d’un coté directement
et d’un autre aprés 1’avoir linéarisé en constate que pour les 2 approches le systeme suis bien
la consigne. Mais on enregistre une amelioration au niveau de la stabilité et de la précision
avec le controleur mixte. Dans les parties qui suivent nous allons faire une étude comparative

de différents contréleurs sur le systeme linéarise.

IVV.7. Etudes comparatives de différentes commandes

Au cours de cette étude, nous allons comparer différents regulateurs selon leurs
performances et leurs stabilités et le pouvoir de décrire le comportement dynamique du
systeme linéarisé. Une entrée de commande de type échelon (Figure 1V.14) sera appliqué tout

au long de cette partie.
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consigne
220+« r r r r r

consigne {

200 {

180

160

140

120

100

debit de Gaz(LJj)

80

60

40

20

(0] 5 10 15 20 25 30
temps en jours

Figure 1V.14 Consigne
1VV.7.1 Etude des Performances

Dans cette partie nous allons aborder une comparaison de différents contréleurs, dans le
but de comparer leurs performances. D un point de vue dépassement, temps de monté et enfin
temps de réponse. Et observer la dynamique du systéeme a travers les substrats et les

populations bactériennes.

IV.7.1.1 Cas d’une commande Proportionnelle-Intégrale (k, = 185,K; = 1900,K,; =
0)
La Figure 1V.15, montre la réponse du systéme a une régulation de type PI.
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-10

-12

le taux de sortie de biogaz

T T T T

consigne

debit du biogaz

— < le taux de sortie de biogas
T —— — consigne
—— 125.6 | — debit du biogaz [
150 125.4 [ 4 4
1952 [ N
= 185
100 ﬁ_:o 194.8 1 ]
&
1226 | 8
1944 B
50 —
1242 | E
184 - _
o 0.05 0.1 15 0.2
0 [ | | tErrq::s-IEnj:x.ls- |
5 10 15 20 25 30
temps en jours
Figure 1V.15 Régulation du débit du biogaz par un contrdleur mixte « linéarisant-Pl »
signal de commande
T T T T T
— | commande u |
——"E-'_-_ s ignal de commande
" o.=er — commande u I—
B 054 ]
052
- o5 —
0.48 W
| 0.46 —
O.aa|-
o.az|-
» osl -
o.28 |
» e -
235 624 645 &5 5= ee 6= &7 &7
temps en jouwrs
1 I I 1 1
O S 10 15 20 25 30

temps en jours

Figure 1V.16 Signal de commande

D’apres la Figure 1V.15, on remarque que :
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La réponse présente un taux de dépassement D = 0.12% par rapport a la consigne, avec
un temps de monté t,,,—0.0132 jours et atteint la position désiree (consigne) en un temps de
réponse t, = 10 jours.

Et la Figure 1V.16 nous montre le signal de commande u appliqué au systeme, on
constate que son amplitude varie autour d’une valeur de u = 0.47 qui € [0 1.5], représentant
I’intervalle de fonctionnement du bioréacteur et la Figure C.5 de I’annexe C nous montre les
états du systéme, a travers les substrats et les populations bactériennes. On constate que la
dynamique du systeme assure une stabilité de fonctionnement.

IV.7.1.2 Cas d’une commande Proportionnelle-Dérivéee (k, = 185,K; = 0,K4 = 1)

le taux de sortie de biogaz

T T T T T
CCIFISigFIE

P debit du biogaz

{200 R ™ i
-.\h- -
i S le tzux d= sortie de biogar
T 1956 F
— — Cconsigne
150 195 4 debit du biogaz
h:l—' 1252 | -
5 25

% T tzas| i
& 100k s i

= 248 | B

1544 L B

1942 E
S50 —

24 - -

938 , L L n ]

L} .05 0.1 015 0.z
temps &n jowrs
0 1 I I 1 1
0 5 10 15 20 25

temps en jours

Figure IVV.17 Régulation du débit du biogaz par un contrdleur mixte « linéarisant-PD»

La Figure 1V.17 nous montre que la réponse atteint la consigne (valeur désirée) en un temps
de réponse t,. =9 jours , et un temps de montée t,, = 1 jours avec un dépassement

D=2610"3%%.

30
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signal de commande

2 — : . .
— ., commande u |
1 T
OF A |
Tr— :-m___h_ signal de commands
.,
.
2| """ﬂ-.__\_ﬂl —— commande u ]
0655 - E
A4l .
a5l 4
- - e e e e
5 _
oasl 1
=l _
0.4t i
10 - -
Das | B
_1 2 - 1 L — L 1 1 1 1 1 r —
2] 815 BZ 825 8.3 B35 B4 B.45 B85 B 55
temps =n jours
-14 1 1 1
] 10 15 20 25 30

temps en jours

Figure V.18 Signal de commande

Et la Figure 1V.18 nous montre le signal de commande u appliquer au system, on constate
gue son amplitude varie autour d’une valeur de u = 0.48, qui assure une dynamique stable
du systéme voir Figure C.6, annexe C.

IV.7.1.3 Cas d’une commande Proportionnelle-Intégrale-Dérivée (k, = 185,K; =

1900,K,; = 0.1)

le taux de sortie de biogaz

220 — — . ; : .
el T consigne
'\300 C . debit du biogaz [
1s0 | - =
— _ le tac de sortie de biogss
160 | 1958 — consigne —
o ——— debit du biogaz
140 | 186.4 1
= .
c 120 186.2 N _|
[iE)
g 100 |- L -
=z i
s0 | R -
1845 B
&0 —
183 4 4
a0 | -
1842 B
20 L L L L —
a 0.05 0.1 0.15 0.z
0 ! 1 temps =f jours 1
0 S 10 15 20 25 30

temps en jours

Figure 1VV.19 Régulation du débit du biogaz par un contrdleur mixte « linéarisant-PID»
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signal de commande

2 1 T T T T
~ T, | ———— commande u |
[ ]
\-. e
o T e ) |
e s ignal de commande
-H-"'H.___H_‘ T T T T T T T T T T
= 08 — commande u I—
-2 - 058 i -
0.5 -
A K 0.5+ r-———mmm————__  —mem—  ——  —  _ —
0.52 [ .
05 -1
=L —
0.48 -1
048 - =
B - 0.44 4 ]
0.42 B
-10 - 0.4 4 4
1 1 1 1 1 1 1 1 1 1
1.75 1.8 1.85 1.2 1.86 =3 2.05 21 215 22
temps en jours
12 1 1 1 1 1
O S 10 15 20 25 30

temps en jours

Figure IV.20 Signal de commande

D’apres la Figure 1V.19, on remarque que :

La réponse présente un taux de dépassement D = 0.10% par rapport a la consigne, avec
un temps de montée t,,,—0.0133 jours et atteint la position désirée (consigne) en un temps de

réponse t,. = 10 jours.

Et la Figure 1V.20 nous montre le signal de commande u appliquer au system, on
constate que son amplitude varie autour d’une valeur de u = 0.53 , qui assure un
comportement dynamique du systéme correct comme on peut le voir aussi sur la Figure C.7

de I’annexe C.
Remarque :

Les termes proportionnelle et intégrale peuvent amener un dépassement de la consigne et
des oscillations. Cela implique pour le systeme de dilution des perturbations ou des
dysfonctionnements au niveau de ses actionneurs. Pour limiter ce phénomeéne indésirable, on
introduit un troisieme élément, le terme dérivé. Son action va dépendre du signe et de la
vitesse de variations de 1’erreur, et sera oppose a ’action proportionnelle. Elle freine alors le

systeme, limitant le dépassement et diminuant le temps de stabilisation.
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1VV.7.1.4 Cas d’un retour unitaire

le taux de sortie de biogaz

T T T T T
consigne
T debit du biogaz
(200 | ™ .
l"\,,__q_ [~ s le taux de sortie de bicgaz
1 T - — consigne
200 — debit du bicgaz H
150 .
L:|_| 195
-
LT
% :': 180 [ .
O 100 | = _
o
185 [ .
50 | =0 4
175 | 1
o 0.5 1 1.8 2 a5 2 2.5
0 [ | | temps FI'IjEH.I‘S |
8] 5 10 15 20 25
temps en jours
Figure IV.21 Régulation du débit du biogaz par un retour unitaire
signal de commande
0.55¢ T T T T L
commande u
0.54 -
0.53 f
0.52 i
0.51 .
0.5 -
0.49 -
0.48 .
0.47 -
0.46 ol r r r r r

10

15 20
temps en jours

Figure 1V.22 Signal de commande

25 30

La figure 1 nous montre que la réponse atteint la consigne (valeur désirée) en un temps de

réponse t, = 10 jours , et un temps de monté t,, = 3.6 jours sans dépassement.

30
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Et la Figure 1V.22 nous montre le signal de commande u appliquer au systeme, on
constate que son amplitude varie au début entre [0.47 0.54] et converge a une valeur de u =
0.49, qui assure un dynamique correcte du systéeme acceptable comme on peut le voir aussi

sur la Figure C.8 de ’annexe C.

Les résultats de simulation obtenus avec le régulateur proportionnel intégral dérivée sont
les plus intéressants car ils montrent qu’il est possible de fagon trés simple d’adapter le taux
de dilution pour avoir un débit de biogaz optimal en comparaison avec les autres commande a
savoir le Pl ,PD, Retour unitaire en un nombre de jours courts ,on garantit en dix jours un
rendement suffisant; De plus, le régulateur semble assez robuste aux bruits de commande qui

ont été ajoutés avec des Amplitudes différentes .
IV.7.2. Etude de la stabilite

Dans la partie qui suit nous allons étudier la stabilité du modele et montrer 1’effet de la
linéarisation et les commandes via leurs plans de phase.

La figure qui suit illustre le plan de phase du modéle sans commande

plan de phase
13 13 13 13 13 13 15 15 1

plan de phase {

X2

o 0.1 0.2 0.3 0.4 0.5 0.6 0.7 0.8 0.9 1
x1

Figure 1VV.23 Plan de phase du systeme en BO

On constate que la trajectoire du systeme converge vers le point encerclé de coordonnées

(0.8,0.9) et on a noté un certain temps nécessaire a 1’arrive a ce point.

La Figure 1V.24 montre le plan de phase du systeme avec une correcteur PID. On
remarque en comparaison au plan de phase précédent illustré en Figure 1V.23 que le systeme

converge vers le méme point mais d’'une maniére beaucoup plus rapide
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plan de phase
T T T T T T T T T

plan de phase (

X2
o
0

]

o.at r r r r r r r r r £
0.3 0.4 0.5 0.6 0.7 0.8 0.9 1

x1

Figure IV.24 Plan de phase du systeme avec PID

La Figure 1V.25

controleurs mixte

ci-dessous montre le plan de phase de notre systeme avec différents

plan de phase

0.65 T T T T T T T T T
plan de phase
0.6 ,’ \’
_-
N 0.55[
0.5F
0.45 r r r r r r r r r
0 01 02 03 04 05 06 07 08 09 1
x1
plan de phase
0.65 T T T T T T
plan de phase
06F e \
_-
& 0.55f
0.5F
0.45 r i i r i r r r i
0 01 02 03 04 05 06 07 08 09 1

PD

plan de phase

0.65 5 T T
plan de phase
0.6 [N
! ]
_
& 0551
0.5
045 r r r r r r r r r
0 01 02 03 04 05 06 07 08 09 1
x1
plan de phase
0.65 T T T T T T
plan de phase
0.6 " \'
_
&N 055
0.5r
0.45 r i r i r r i r i
0 01 02 03 04 05 06 07 08 09
x1

Retour unitaire

Figure IV.25 Plan de phase du systeme avec contréleurs mixtes
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La Figure 1V.23 montre la convergence du systeme vers la position de cordonnées

(0.8,0.9) qui représente le point d’équilibre fF, la Figure 1V.24 illustre le plan de phase du

systeme avec régulateur PID on observe une convergence rapide du systéme vers f - etenfin
la Figure 1V.25 représente différents plans de phase du systeme avec divers contréleurs mixte

on constate aussi la convergence vers le point f » d’une maniere rapide et précise.

V.8 Une Stratégie de commande basée sur la consommation du COD

Au début de ce chapitre nous avons proposé une régulation du débit du biogaz. Dans cette
partie nous allons donner une autre approche de commande innovante basée sur la consommation
du COD (chemical organic degradation)

Dans des systémes de digestion anaérobie, la charge organique est d’abord convertie en
acides gras volatiles, qui sont plus tard consommé par les bactéries méthanogenes
productrices de biogaz. Ainsi une production élevée de biogaz implique une consommation
élevée des substrats, qui est équivalent a ’efficacité accru du processus de traitement .En
conséquence, nous énoncons notre stratégie de commande de la perspective de conduire le
system vers un équilibre ou la production de biogaz est maximal ; car implicitement la
consommation, élevée des substrats sera réalise.

Nous évaluons 1’efficacité du traitement (commande) en termes de consommation de COD,

qui est en générale environ entre 60%-70% dans des systémes de digestion anaérobie. [27]

) = CODjp—CODyyt
CODjy,

COD consome (% -100 (4.28)

Ou le COD entrant dans le réacteur ( COD;,) est calculé en supposant que s} est

principalement I’acide acétique.

COD;,, = st + 0.06 s& (4.29)
Tandis que le COD sortant du réacteur (COD,,,;) est donnée par toute la matiére organique

dans I’effluent (la matiére organique se trouve aussi dans la biomasse).
CODyyy =51+ 0.06s2 + 1.42x1 + 1.42x2 (4.30)

IVV.8.1 Résultats et interprétations

Les résultats de simulation sont donnés respectivement par les figures 1V.29 et 1V.30, Le
signal de consigne est donné par la Figure 1V.28. Et la consommation du COD (%) est
illustrée en Figure 1V.26 qui a été obtenue de la simulation en BO du bloc simulink de la
figure C.9 annexe C.
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Ewvolution temporelle de la consomation du COD
90 r r r r r £ r

{ COD % { -
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Figure 1V.26 Evolution temporelle de la consommation du COD
Comme on peut le constater sur notre figure le pourcentage de consommation du COD tourne
au tour de 81.5% c qui est un rendement satisfaisant. Et on obtient le débit de biogaz suivant :

Ewolution temporelle du debit du biogaz
220¢ r r r r r r r

debit du biogaz |

210 //\\

o

—

180 \

Qch4 en LJj

160 \

170 ’
L
150 /

140 \\,\!

130 /\/

120°
(0]

5 10 15 20 25 30 35 40
temps en jours

Figure 1V.27 Evolution temporelle du débit de biogaz

Maintenant on va appliquer un régulateur PID a notre systéme avec comme entrée de

commande le signal donner dans la figure ci-dessous :

&
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consigne
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consigne ﬁ
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Figure 1V.28 Signal d’entrée

La figure précédente montre le signal appliqué au régulateur PID de notre systeme, elle
illustre un signal en escalier de valeur maximum de 85%, pour suivre I’évolution du systéme
lors des changements de référence et le rejet de perturbation.

La Figure 1V.29 qui suit nous montre la sortie COD % et le signal de référence utilisé. On
remarque que la trajectoire de la sortie suit le signal désiré, et que 1’objectif d’atteindre les
85% de consommation est abouti. On note néanmoins qu’il y a un léger dépassement de
I’ordre de 8.2% du au probléme de saturation de notre régulateur, a partir du 15™¢jours la

sortie se stabilise et suis la consigne.

Et la Figure 1V.30 indique le débit de biogaz obtenue avec la régulation de la
consommation du COD, ainsi on observe que la production de biogaz a atteint la consigne
désiré avec un écart de 2L/jours .
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Ewolution de la consomation du COD
100 ¢ r T r r r
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Figure IV.29 consommation du COD avec PID

Ewolution temporelle du debit du biogaz
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Figure IVV.30 débit de biogaz avec contrbleur PID




Chapitre IV Commande linéarisante basée sur le régulateur PID appliquée sur
un procédé de digestion anaérobie

IVV.9 Conclusion
Ce chapitre est consacré en premier temps a 1’introduction des notions de régulation et de
commande linéaristante, nous les avons appliquées par la suite au modele AM2, pour

ameliorer la production de biogaz.

La régulation classique démontre son efficacité sur le contréle et la stabilité du systeme.
Par la suite nous avons synthétisé un contrleur mixte basé sur une commande linéarisante
combinée avec un régulateur classique, qui a donné de meilleurs résultats d’un point de vue
précision et stabilité. A la fin, nous avons introduit une nouvelle stratégie de commande basée

sur le contrdle de la consommation du COD dans le but de réguler la production de biogaz.
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Ce travail nous a beaucoup intéressé car il s’inscrit dans une thématique environnementale
qui est aujourd’hui d’actualité et plus encore nécessaire. Le contexte du sujet, les systemes de
digestion anaérobie et plus particulierement le bioréacteur méthaniseur, est nouveau pour
nous et s’¢éloigne des types de systemes classiquement étudiés. Il nous a donc permis de
concevoir I’utilisation des techniques de 1’automatique dans des domaines trés variées tel que
les biotechnologies au service de 1’environnement.

La digestion anaérobie est un processus biologique complexe, qui fait intervenir des
organismes vivants dont les caractéristiques évoluent dans le temps et qui peut facilement étre
déstabilisé. Pour I’éviter, il est nécessaire de le contrdler, ce qui peut se faire en utilisant un
modele qui contient les informations pertinentes sur les variables clés du systéme et qui décrit
au mieux le comportement dynamique de ces dernieres.

Plusieurs modeles ont été proposés pour la digestion anaérobie, mais du point de vue de
I’automatique, le modéle AM2 a deux étapes, développé dans le cadre du projet AMOCO
reste le modele le plus utilisé pour le controle et I’observation. Il est nécessaire de 1’analyser
mathématiquement en toute généralité, afin d’obtenir des informations qualitatives sur son
comportement.

Dans le cadre de cette étude, nous avons consacré les deux premiers chapitre a 1’état de
I’art des systémes de digestion anaérobie et donner un apercu sur les modéles mathématiques
existants les plus utilisés et nous avons présenté le bioréacteur étudié.

Dans le troisiéme chapitre, nous avons mené une étude mathématique générale du modele
AM2. Dans ce contexte nous avons analysé ses équilibres et son comportement qualitatif. Ce
modele a deux étapes de réactions biologiques (acidogénése et méthanogénese), peut avoir
six points d’équilibres dont deux intéressant d’un point de vue pratique. Les résultats de
simulation permettent d’appréhender le fonctionnement qualitatif et quantitatif du procédé.
Enfin nous avons complété notre travail, par des stratégies de contr6le de la production du
biogaz. Un contrdleur simple PID, utilisant la mesure du débit du biogaz a pu étre validé,
apres avoir été testé en simulation sur le modele AM2. Le contrdleur proposé s’est montré
apte a réguler le débit du biogaz autour de la consigne voulus. Cependant les résultats obtenus
présentent un léger écart autour de la consigne, alors une approche de commande a été
développée, combinant une commande linéarisante et un régulateur PID, afin de piloter le
system, les résultats obtenus avec ce dernier sont meilleur que le PID d’un point de vue

stabilité et précession ; la loi de commande proposé a permis de réduire I’erreur de régulation
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de moitié et 1’écart-type par 24, réduisant ainsi la variabilité du biogaz autour de la consigne
désirée. Par ailleurs en vue d’approfondir la maitrise du bioprocédé, on a envisagé une
nouvelle approche de commande basée sur le controle de la consommation du COD dans le
but d’atteindre toujours 1’objectif de débit de biogaz maximal, et cette derniére s’est montrée
efficace. A travers les travaux et les calculs effectués par cette simulation, la modélisation et
les différentes commandes choisies se sont montrées tres performantes. Néanmoins un des
points négatifs qu’on a déploré est I’absence du coté pratique a ce projet pour valider nos
résultats.

La contribution principale est sans nul doute, la régulation du débit du biogaz par le taux
de dilution, les stratégies de contrdle se sont montrées efficace et contournes les problémes
liés a la digestion anaérobie et au modele AM2.

Beaucoup de perspectives relatives au contrdle et a 1’observation des modeles AM2 sont
ouvertes a la suite des travaux de cette étude. D’abord pour le modéle AM2, il serait
important de synthétiser des observateurs pour estimer les informations nécessaires a la mise
en ceuvre de nouvelles stratégies de supervision en particulier, pour 1’estimation du substrat
disponible a I’entrée de la réaction méthanogéne. Par ailleurs, dans la mesure ou le contrdle
des digesteurs anaérobies est un enjeu majeur, il serait intéressant de faire une synthése des
différents objectifs et résultats disponibles et de réaliser un état de 1’art des techniques de
contrdle ayant été validées sur pilotes et celles qui n’auraient pas encore été validées.

Enfin, toutes les stratégies de commandes étudiées n’ont été testées qu’en simulation. 11

serait important d’évaluer leur pertinence par I’implémentation pratique.
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Annexe A

‘umax

au

Figure A.1 Taux de croissance en fonction du substrat d’une population
bactérienne régit par une cinétique de Monod.

ﬂmax

au

Figure A.2 Taux de croissance en fonction du substrat d’une population
bactérienne régit par une cinétique de Haldane.
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ADM1 AM?2
5 2
o Solubilisation
o Hydrolyse o Acidogenése
Processus o Acidogenése o Méthanogénese
o Acétogénese
o Méthanogénese
Biomasses 7 2
Réaction 19 2
Parametres 86 13
Sortie 32 8

Tableau A.1 Différences de complexité des modéles ADM1 et AM2

Annexe B
Parametres Significations Unités Valeurs
U Taux de croissance maximale de la j—1 1.2
max population bactérienne acidogene
ko Constante de saturation associée au substrat g. [~1 71
S acidogene s;
Uo Taux de croissance maximale de la j—1 0.74
population bactérienne méthanogene
ko Co,nstante\de saturation associée au substrat | ;nmol. [~1 9.28
méthanogene s,
k / C(?nstante‘ d’inhibition associée au substrat | mmol. L—l 256
méthanogene s,
o Proportion du taux de dilution pour les su 1
bactéries  (reflétant  1’hétérogénéité  du
processus)

Tableau B.1 Estimation des parameétres cinétiques du modele AM2

-
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Parameétres Significations Unités Valeurs

k1 coefficients de Rendement pour la dégradation S 42.14
de laDCO

kz coefficients de Rendement pour la production | mmol. g—l 116.5

d’AGV
k3 coefficients de Rendement pour la mmol. g—l 268
consommation d’AGV
k4 coefficients de Rendement pour la production | mmol. g—l 453
de méthaneCH,

ks Rendement pour la production de dioxyde mmol. g—l
de carbone

k6 Rendement pour la production de dioxyde mmol. g—l
de carbone

Tableau B.2 Estimation des coefficients de rendement du modele AM2

Taux de dilution

Equilibre(s-stable, u-instable)

$a(s)

i=p(m) =1.019

§a(u),§p(s)

% = max(p,(&,)) = 0.536

EA (u), fB (S)' fC(u)' ED (u), fE(S); EF(u)

u* = p(§inz) = 0.426

§a(u), §5(s),§c(w), &p(s), §p(w)

u=0.3495

EA (u)' fB(s)' fC(u)' EE(S)

Tableau B.3 Niveaux du taux de dilution et la stabilité des équilibres

-
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Taux de croissance par jour

Taux de croissance par jour

Taux de croissance des bactéries méthanogenes en fonction du substrat S2
0.6 ¢ r T r r r r T

mu2

0.55

/ —_—

0.5

0.45

0.4
0.35

0.3 /
0.25°

(0] 10 20 30 40 50 60 70 80
Concentration du substrat S2 en mmol/l
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Figure B.3 Schéma bloc simulink du systéme
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Annexe C
Parametre Temps de Dépassement Temps de Erreur Statique
montee réponse
P Augmente Augmente Chang. Faible Diminue
I Diminue Augmente Augmente Eliminé
D Chang. Faible Diminue Diminue Chang. Faible

Tableau C.1 Effets de I’augmentation des parameétres.

B

Signal de

reference

arraur J

controleur

commandea

Resultats de simulation

L]
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P Mu2
. 51 s
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Figure C.1 Bloc simulink du systeme avec controleur
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Ewolution temporelle des bacteries acidogénes X1 Ewolution temporelle des bacteries méthanogenes X2
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Ewolution temporelle des bacteries acidogénes X1

Ewolution temporelle des bacteries méthanogénes X2
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Figure C.4 Evolution temporelle des états du systeme
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Ewolution temporelle des bacteries acidogénes X1 Ewolution temporelle des bacteries méthanogénes X2
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Figure C.6 Evolutions temporelles des états du systeme avec contréleur mixte-PD
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Ewlution temporelle des bacteries acidogénes X1

Ewolution temporelle des bacteries méthanogénes X2
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Figure C.9 Bloc simulink de la régulation de la consommation du COD




Résumé

La digestion anaérobie est aujourd’hui I’'un des moyens les plus performants pour
dépolluer les eaux usees. Ca capacité a transformer les polluants en biogaz tel que le méthane
offre de plus un intérét écologique et énergétique non négligeable puisqu’elle s’inscrit
actuellement dans les sources d’énergies renouvelables. Ce travail porte sur la commande non
linéaire d’un procédé de digestion anaérobie, dont le but est de maximiser la production de
biogaz. Dans une premiére partie, nous étalons I’état de 1’art des procédés de digestion
anaérobie et des bioréacteurs, ainsi que leurs modélisation et la présentation des deux modeéles
les plus étudiés a savoir le modele ADML1 et le modele AM2. Dans un second temps, nous
proposons une analyse mathématique d’un modéle de digestion anaérobie a deux étapes
nommeé AM2. La derniére partie est consacrée a la régulation du modele en utilisant plusieurs
commandes mixtes. Cette dernicre partie se termine par une proposition d’une autre approche
de contrdle.

Mots clés : AM2, biogaz, bioréacteur, commande non linéaire, Digestion anaérobie,

modélisation, régulation

Abstract

Anaerobic digestion is now one of the most effective ways to treat waste water. Its ability
to transform biogas pollutants such as methane, moreover offers significant energy and
ecological interest since it is actually registered in sources of renewable energy. This work
focuses on nonlinear control of an anaerobic digestion process, which aims to maximize
biogas production. At first, we present the state of the art of anaerobic digestion processes and
bioreactors and their modeling and presentation of the two most studied models namely the
ADM1 model and the AM2 model. Then next we propose a mathematical analysis of an
anaerobic digestion model in two stages named AM2. Finally, the last part is devoted to the
regulation of the model by using several mixed commands. This last part is ending with a
proposal of another control approach.
Key words: AM2, anaerobic digestion, bioreactor, biogas, control, modeling, nonlinear

control.




