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Résumeé

Ce mémoire étudie la faisabilité de la liquéfaction de I’éthane récupéré au sein du complexe
GL3/Z d’Arzew, un sous-produit actuellement sous-valorisé, souvent réinjecté dans le GNL
ou utilisé comme combustible. Deux scénarios ont été comparés : I’option A, retenue, repose
sur un refroidissement au propane suivi d’une liquéfaction a 1’aide d’un fluide réfrigérant
multi-composant (MR), tandis que 1’option B, inspirée du procédé Saudi Aramco, a été écartée
en raison de températures insuffisantes a GL3/Z. La simulation sous Aspen HYSYS a
démontré la possibilité de liquéfier jusqu’a 300 000 tonnes/an d’éthane. L’option A présente
un bon rendement énergétique et offre des perspectives prometteuses pour la valorisation

pétrochimique de ce gaz.

Mots-clés: Liquéfaction, Ethane, Méthane, Propane, MR, Valorisation, Pétrochimie.

Abstract

This thesis explores the feasibility of ethane liquefaction at the GL3/Z complex in Arzew.
Ethane, a by-product currently underutilized, is often reinjected into LNG or used as fuel. Two
scenarios were compared: Option A, which was selected, involves propane precooling
followed by liquefaction using a multi-component refrigerant (MR); Option B, inspired by
the Saudi Aramco process, was rejected due to insufficient temperatures available at GL3/Z.
Simulation in Aspen HYSYS demonstrated the potential to liquefy up to 300,000 tonnes of
ethane per year. Option A offers good energy efficiency and opens promising prospects for
the petrochemical valorization of this gas.

Keywords: Liquefaction, Ethane, Methane, Propane, MR, Valorization, Petrochemicals
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Introduction générale

Introduction générale

La production mondiale de gaz naturel liquéfié (GNL) connait une croissance notable depuis
plusieurs années, en réponse a une demande énergétique mondiale croissante et a la volonté de
diversification des sources d’approvisionnement. En 2020, la production mondiale de GNL était
estimée a 360 millions de tonnes, atteignant environ 397 millions de tonnes en 2022, et devrait
franchir la barre des 420 millions de tonnes en 2025 selon les projections de I’International Gas
Union (IGU).

L’Algérie, acteur majeur dans le domaine du GNL, a vu sa production augmenter au fil des
annees, en particulier grace a ses infrastructures modernes telles que le complexe GL3/Z situé a
Arzew. En 2023, la production algérienne de GNL dépassait les 8,9 millions de tonnes, contre 3,5
millions de tonnes en 2022, illustrant une relance progressive et une valorisation plus efficace des
ressources gazieres disponibles.

Parmi les composants du gaz naturel, I’éthane (C, Hg ) retient une attention particuliére. C’est
un hydrocarbure saturé, incolore, inodore, inflammable, principalement utilisé comme matiere
premiére en pétrochimie pour la production d’éthyléne par vapocraquage. Ce dernier constitue un
élément fondamental dans la fabrication de divers polyméres et produits chimiques de base. A
GL3/Z, bien que 1’éthane soit récupéré en téte du dééthaniseur, il n’est actuellement pas valorisé
comme il se doit : une partie est réinjectée dans le GNL, I’autre utilisée comme combustible. Cela
représente une perte de valeur ajoutée importante.

Dans le cadre de notre projet de fin d'étude réalisé au sein du complexe GL3/Z a Arzew, il nous
a eté confié la tAche d’étudier la faisabilité de la mise en place d’une unité de liquefaction de 1’éthane
récupéré a la téte du dééthaniseur, dans le but de le valoriser en tant que matiére premiére pour
I’industrie pétrochimique.

Pour répondre au problématique, notre projet de fin d’étude sera devisé en deux chapitre :

Le premier chapitre est consacré a des géneralités citant une présentation générale du complexe
GL3/Z (incluant la capacité de production des différentes coupes, la fraction de gaz avant et apres
liquéfaction), une valorisation de I’éthane et des généralités sur les échangeurs aussi une
présentation de logiciel Aspen HYSYS.
Le deuxieme chapitre se devise en deux grandes parties :

e Partie A : englobe le procédé de liquéfaction de I’éthane, en expliquant les deux options

proposées pour répondre a notre problématique, en concentrant sur 1’option A, donc en
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Introduction générale

dimensionne les échangeurs, le bac de stockage et en simule notre procédé a I’aide de logiciel
Aspen HYSYS.

Partie B : est dédiée a I’étude économique du projet, avec une estimation du colt global de
I’unité, une analyse de rentabilité, ainsi qu’une évaluation des risques industriels liés a
I’emplacement de cette nouvelle unité sur le site.

Et pour finir, nous donnerons une conclusion qui reprendra les principaux points abordés

dans ce projet.

Page | 2



Chapitre I : Généralités

Chapitre I: Géneralités

1.1 Introduction

Dans un premier lieu, nous abordons une présentation générale du complexe GL3/Z, ou
nous mettons en avant la valorisation de 1’éthane qui se définit comme un hydrocarbure saturé
de formule chimique CzHs. Il fait partie des alcanes, c’est un gaz incolore, inodore et
inflammable, principalement utilisé comme carburant ou matiére premiére en pétrochimie, de
plus, nous présentons une analyse statistique de la production et de la commercialisation des

différents produits du complexe.

1.2 Présentation du complexe GL3/Z

Le complexe GL3/Z, implanté dans la zone industrielle d’ Arzew, est une unité moderne
de liquéfaction du gaz naturel, congue pour fonctionner 330 jours par an avec une capacité de
production de 4,7 millions de tonnes/an de GNL. Il est structuré en trois zones principales : zone
des utilités, zone de procédé, et zone terminale (stockage, jetée, torches), et a été congu pour
traiter différents types de gaz naturel : riche, pauvre ou standard [1].

Le complexe GL3/Z englobe une série d'installations intégrées pour la liquéfaction du
gaz naturel brut et I'exploitation de ses éléments lourds. 1l est constitué d'un processus central
qui inclut les unités de pré-traitement, de liquéfaction (C3, MR sous licence APCI), de
récupération et de fractionnement du GNL, ainsi que des sections pour la réfrigération au
propane.

Les utilités (énergie, azote, air, eau, gaz combustible), les unités hors site (stockage et
chargement de GNL, GPL, essence) ainsi que la zone de protection contre les incendies
s'articulent autour de ce cceur de processus. Apres compression et purification du gaz
d'alimentation (en éliminant des impuretés comme le mercure, le CO-, et le H,0), celui-ci est
acheminé vers le déméthaniseur afin de séparer le méthane des fractions plus lourdes. Ces
derniéres sont ensuite fractionnées en éthane, propane, butane et gazoline.

Le méthane est refroidi par étapes jusqu’a I’état liquide, stocké dans deux réservoirs
cryogéniques, puis exporté par navires methaniers. L’ensemble du procédé est visualisé dans le
Schéma Fonctionnel Global, qui montre les flux principaux et les connexions entre les

différentes unités.
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L’évolution des fractions du GN au cours de la liquéfaction du 20/05/2025 est présentée dans
le tableau ci-dessous :

Tableau 1.1 évolution des fractions du GN lors de la liquéfaction.

Les composants Les fractions (% mol) | Les fractions (% mol)
courant GN courant GNL
He 0,095 -
CO2 1,398 -
N2 1,480 0,519
C1 89,092 93,558
C2 6,920 5,920
C3 0,845 0,003
i-C4 0,063 -
n-C4 0,079 -
I-C5 0,012 -
n-C5 0,009 -

Le tableau illustre la variation des fractions molaires du gaz naturel lors de sa
liquéfaction, soulignant une purification notable du méthane dont la concentration augmente de
89,092% a 93,558%. Cette conversion s'effectue par une séparation thermique grace a la
condensation fractionnée, qui facilite la liquéfaction des composants les plus volatils tels que le
méthane et I'éthane, tout en éliminant les substances impures et non désirées.

L'éthane, qui représente 6,92% dans le gaz naturel brut et est majoritairement retenu
dans le GNL (5,92%), d0 a sa température de liquéfaction assez proche de celle du méthane,
contribue donc a la valeur calorifigue du GNL. Cependant, le CO2 et I'nélium qui ne se
condensent pas ou posent des problemes opérationnels a basse température sont totalement
supprimeés.

L'azote, qui se condense moins facilement, voit sa présence diminuer, pendant que les
hydrocarbures plus lourds (C3, C4, C5), qui ont des températures de liquéfaction plus hautes et
portent un impact défavorable sur les qualités cryogeniques du GNL, sont principalement

sépares.
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1.2.1 Capacité de production

Les capacités annuelles de production des différentes coupes sont présentées dans le tableau

suivant :
Tableau 1.2 production annuelle des différentes coupes de GNL.
Année GNL C3 C4 C5
2022 3565321,224 60188,443 19731,71 8812,513
2023 8933675,322 138414,245 51553,284 22969,076
2024 8217190,466 161344,706 63721,634 28981,587

L’éthane n’est pas récupéré séparément mais il est directement réinjecté dans le courant

principal du GNL.

L’histogramme de la (Figure 1.1) permet de visualiser les données suivantes :

le6

B (=] [e4]

Production (unités)

N

Production annuelle des différentes coupes du GNL (2022-2024)

ol

2022

2023
Année

Coupes
. Cl
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- C4
- C5

2024

Figure 1.1 Production annuelle des différentes coupes du GNL (2022-2024).

Ces résultats refletent une progression stratégique et bénéfique de la stratégie de

valorisation du gaz naturel liquéfié, axée sur une production multi fractionnelle plus variée. En

dépit de I'impact notable de la cessation de GL3/Z en 2022, les volumes de C3, C4 et C5+ ont

poursuivi leur croissance, démontrant une robustesse opérationnelle et un rééquilibrage graduel

entre les coupes principales et secondaires. Cette modification reflete une démarche industrielle
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visant a repondre aux demandes du marché, en optimisant la récupération et la profitabilité des

sous-produits dérivés de la liquéfaction du gaz naturel.

1.3 Valorisation d’éthane
L’éthane est un hydrocarbure léger présent en quantite significative dans le gaz naturel.
Bien qu’il soit récupéré au complexe GL3/Z, il est peu valorisé et souvent réinjecté dans le
GNL. Pourtant, son potentiel industriel en fait une ressource stratégique a exploiter.
1.3.1 Propriétés
Incolore et inodore, ce gaz est par ailleurs extrémement inflammable.
Il peut former un mélange explosif avec I'air, et peut réagir violemment avec les oxydants.
Aux conditions "normales" de pression, c'est un gaz plus lourd que I'air (1,282 kg/m? a 15°C).
1.3.2 Propriétés physiques [2]
e Point d’ébullition : —88,5 °C.
e Point de fusion : —183,3 °C.
e Masse molaire : 30,07 g/mol.
e Densité (gaz,0°C,1 atm) : 1,356 g/L.
1.3.3 Caractéristiques de 1’éthane [3]
e Phase gazeuse :
% Masse volumique (1013,25 kPa, a 15 °C) : 1,282 kg/m?.
< Equivalent gaz/liquide (1013,25 kPa, 15 °C) : 1 m® de gaz (1,282 kg) > 0,002314
m?3 de liquide (2,314 litre, masse : 1,282 kg).
¢ Volume Spécifique (1013,25 kPa, 21 °C) : 0,799 m3/Kkg.
¢+ Chaleur spécifique du gaz a pression constante (Cv) (1000 kPa et 25 °C) : 53 J/(mol.K).
¢+ Chaleur spécifique du gaz a volume constant (Cv) (1000 kPa et 25 °C) : 44 J/(mol.K).
¢+ Viscosité (1013,25 kPa, 0 °C) : 0,0000855 Poise.
+¢+ Solubilité du gaz dans I'eau (1013,25 kPa et 20 °C) : 0,052 vol/vol (52 ml par
litre d'eau).
e Phase liquide :
% Masse volumique (1013,25 kPa, au point d'ébullition) : 546,49 kg/m?3.
% Equivalent liquide/gaz (1013,25 kPa, 15 °C) : 1 litre de liquide > 0,432 m® de gaz
(0,553 kg)
% Point d'ébullition (1013,25 kPa) : -88,7 °C (184,45 K)
¢+ Chaleur latente de vaporisation (1013,25 kPa, au point d'ébullition) : 488,76 kJ.kg-1

ﬂ
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¢+ Pression de vapeur (a 21 °C) : 38300 kPa (38,3 bar).
e Phase solide :
+ Point de fusion : -183,3 °C (89,85 K).
< Chaleur latente de fusion (1013,25 kPa, au point triple) : 94,977 kJ.kg™.
« Température d'auto-inflammation : 515 °C (788 K).
1.3.4 Utilisation de 1’éthane

La principale utilisation de I'éthane est dans I'industrie chimique dans la production de
I'éthylene (éthyléne) par vapocraquage. Apres dilution avec de la vapeur et chauffée brievement a des
températures trés élevées (900 ° C ou plus), des hydrocarbures lourds se décomposent en
hydrocarbures plus Iégers, et les hydrocarbures saturés deviennent insaturés.

Expérimentalement, I'éthane est sous étude comme matiere premiere pour d'autres produits
chimiques de base. Actuellement I'Arabie saoudite (Cabinet SABIC) a annoncé la constructiond'une
usine de 30 000 tonnes par an pour produire de lI'acide acétique par oxydation d'éthane au Yanbu. La
viabilité économique de ce processus peut s’appuyer sur le faible colit de 1'éthane a proximité des
champs de pétrole saoudiens.

L'éthane peut étre utilise comme réfrigérant dans les systemes de réfrigération cryogénique.
Sur une échelle beaucoup plus petite, dans la recherche scientifique, de I'éthane liquide est utilisé
pour vitrifier échantillons riches en eau pour Microscopie électronique (cryo- microscopie
électronique) [3].

L'éthane, utilisé en mélange avec le méthane, joue un réle clé dans la réduction des pertes
de charge et I'amélioration de la stabilité thermique des échangeurs a tubes spiralés, particulierement

en conditions dynamiques offshore [4].

1.4 Généralité sur les échangeurs
Un échangeur thermique est un dispositif qui permet de transférer de la chaleur entre deux fluides.

Il peut étre utilisé dans des équipements concus a la fois pour le refroidissement et le chauffage [5].
Les principaux types des échangeurs sont [6] :
1) Les échangeurs par mélange ou a contact direct :
* Fluide intimement mélangé.
 Les désurchauffeurs de vapeur.
* Les dégazeurs.
+ Les tours de refroidissement & convection naturelle ou forcée.

 Les ballons de détente de purges.

ﬂ
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2) Les régeénérateurs ou les échangeurs discontinus :
» La surface d’échange est alternativement mise en contact.
» Auvec le fluide froid et le fluide chaud.
* Réchauffeurs d’air rotatifs.
3) Les échangeurs continus : Les deux fluides circulent de maniére continue de part et d’autre de
la surface d’échange
» Echangeurs a tubes en U.
» Echangeurs a faisceaux tubulaire horizontal.

« Echangeurs a faisceaux tubulaire vertical.

11.4.1 Les échangeurs tubulaires

Ce type d’échangeur, connu sous le nom d’échangeur a faisceau tubulaire (ou échangeur tubes et
calandre), est largement utilisé dans les unités de transformation des industries chimiques et
pétrochimiques (voir Figure 1.2). 11 se compose d’une enveloppe cylindrique appelée calandre,

contenant un ensemble de tubes formant le faisceau tubulaire.

Le principe de fonctionnement repose sur la circulation de deux fluides : I’'un s’écoule a I’intérieur
des tubes, tandis que 1’autre circule a 1’extérieur, dans la calandre. Cette configuration permet un
échange thermique efficace entre les deux fluides. Des chicanes sont disposées a ’intérieur de la

calandre afin de :

« Soutenir mécaniquement les tubes et limiter les risques de vibrations ou de déformation,
e Accroitre la vitesse d’écoulement du fluide dans la calandre,

o Optimiser le transfert thermique en améliorant la turbulence du fluide.
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Le schéma ci-dessous (figure 1.2) présente la structure d’un échangeur de chaleur a faisceau
tubulaire et calendre :

Oreille de levage Connexion calandre

Plaque de Calandre
partition

Joint d’expansion
Connexion tubes .
Chicane =

Patte de fixation

Canal de Faisceau tubulaire Canal de
distribution retournement
Drain Renfort

Plaque tubulaire

Figure 1.2 Schéma de principe d’un échangeur de chaleur tubulaire a calandre et faisceau tubulaire.
1.4.2 Echangeurs a plaques

Les échangeurs avec plaques sont constitués de plaques avec des alvéoles qui représentent les
voies fluides. Les plaques sont disposées de maniére a ce que le fluide puisse s’écouler entre elles.
La distribution du fluide entre les plaques est assurée par un jeu de joints qui envoie chacun des
deux fluides en alternance entre deux interstices inter plaques. En conséquence, la chaleur peut étre
échangée entre les fluides et les plaques.

L’avantage principal de ce type d’échangeur est sa compacité. En fait, il est clair que cet appareil
permet une grande surface d’échange dans un peu d’espace, ce qui est particulierement utile pour
les applications qui nécessitent beaucoup de puissance [7].

Les échangeurs a plaques et joints (figure 1.3) sont surtout utilisées pour les transferts de chaleur
entre fluides monophasiques, mais en plus d’applications existent en double phase, condensation

ou évaporation.
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Support de guidage

Plaques et joints
Bati mobile jeu de plaques Barre de Support

Joints

Bati fixe

Barre de guidage

Figure 1.3 Schéma de principe d’un échangeur de chaleur a plaques et joints.

1.5 Introduction a la simulation

Le développement de I’informatique dans le domaine de simulation, nous permet de
résoudre le probleme de calcul manuel long, en utilisant comme outil des logiciels de
simulation. Les simulateurs existants tels que Aspen Hysys, Aspen Plus, ChemCAD, Hysim,
Pro-11 peuvent étre utilisé lors de la conception d’un procédé industriel afin d’établir des bilans
de matiére, d’énergie et de quantité de mouvement d’un procédé industriel et de dimensionner
les équipements de ce procédé ou bien dans le suivi des procédés qui sont déja installés afin de
réajuster les parametres de fonctionnement dans le cas de changement de compositions de
I’alimentation ou des conditions de fonctionnement de certains équipements et de déterminer

les performances des équipements [8].

1.5.1 Définition

La simulation est une méthode de création d'un monde virtuel dans lequel des
expériences peuvent étre menées et les résultats peuvent étre optimiseés. Elle est souvent utilisée
pour étudier le comportement des systéemes et des processus dans différentes conditions.
L’utilisation des simulateurs est devenue un outil indispensable dans les domaines de haute
technologie (aviation, nucléaire ; €lectronique), le génie chimique, I’industrie alimentaire, le

pharmaceutique, I’architecture...

- - - W W ;e ”,
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1.5.2 Présentation du logiciel Aspen HYSYS

Le simulateur Aspen HYSYS est un simulateur de génie des procédés initialement
développé par HYPROTECH.A. Apres plusieurs années d'amélioration, il fut racheté par
ASPENTECH. Ce n’est pas le logiciel de simulation le plus flexible, ni le plus utilis¢ dans
I’industrie, mais il a I’avantage d’étre convivial et facile a utiliser une fois que les éléments de
base sont compris. HYSYS a été développé pour I'industrie pétroliere bien qu’il soit utilisé

aussi dans d’autres types de procédés chimiques [9].

Pour que le logiciel HYSYS puisse résoudre le schéma de procédé et/ou méme dimensionner
quelques équipements de ce procédé, I’utilisateur doit préalablement :
e Spécifier la liste des composés purs du procédé.

e  Choisir un modele thermodynamique approprié a la liste des composés.

e Etablir le schéma de procédé (Flowsheet ou PFD).

e Spécifier les parameétres nécessaires pour le calcul de chaque opération unitaire.

1.1.2 Modéles thermodynamiques
Un modele thermodynamique est un ensemble d’équations qui décrivent le

comportement d’un systéme ou d’un sous-Systéme (opération unitaire, ballon, échangeur de
chaleur, compresseur, etc.).
Les équations sont des relations de conservation :
1. De masse.
2. D’énergie.
3. De quantité de mouvement.
Parmi les modéles thermodynamiques existants, il y a lieu de citer ceux de :

e Peng Robinson(PR).

e Peng Robinson Styjek-Vera(PRSV).

e Soave Riedlich Kwong (SRK).

e Lee Kessler Plocker.

Pour les mélanges d’hydrocarbures légers, les équations d’état telles que celle de Peng
Robinson ou Soave-Riedlich-Kwong sont couramment utilisées.

Pour la réalisation, nous suivrons exactement cet enchainement d’étapes.

- e - Y W:s--- s smmrrgerr
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1.6 Conclusion
Dans ce chapitre, une présentation détaillée du complexe gazier GL3/Z a été effectuée,
mettant en évidence son role stratégique dans le traitement et la liquéfaction du gaz naturel en
Algérie. En outre, une analyse de la valorisation de 1’éthane a permis de souligner son
importance croissante dans les chaines de valorisation des hydrocarbures légers, tant sur le plan
énergétique qu’en tant que mati¢re premiere pour la pétrochimie.
Par suite, le chapitre suivant portera sur le calcul des performances, la simulation et le
calcul économique.
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Chapitre Il : Procedé de liquéfaction de I'éthane

Partie A : Calcule et simulation

1.1 INTRODUCTION

Pour entamer la récupération de I'éthane et choisir ainsi le procédé adéquat pour sa liquéfaction,

nous devons connaitre I'état actuel (existant) qui se définit dans le schéma suivant ci-dessous.

GAZ
[ Alimentalo

Unité 01
Comptage
du GAZ

—

Comptage
du GAZ
d'alim

Unité 11
Elimination

des GAZ
acides

Unité 15
Récuperi-
dé GNL

—|

Unité 17
Franctionne-
ter des NGL

Réinjection de I'ethane vers circuit GN/GNL

— Ethane vers liquéfaction

Unité 17

F N

Unite 17
17

Unité 7
17

_

Fthane

Figure 1.1 Configuration actuelle du circuit de 1’éthane dans le complexe GL3/Z.
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11.2 Section de Récupération et de Fractionnement des LGN

L’Unité de Reécupération et de Fractionnement des LGN a pour fonction de :

>

Préparer le gaz naturel pour la liquéfaction, en éliminant les hydrocarbures lourds qui
pourraient se solidifier a température basse, ce qui aurait pour consequence de boucher
les canalisations et/ou d’endommager les équipements en aval.

Produire un courant d’éthane destiné a I’exportation vers une unité de production
d’éthyléne (projet a I’étude).

Produire du propane, du butane, et de la gazoline répondant aux spécifications
internationales pour 1’exportation.

Réguler le pouvoir calorifique supérieur (PCS) du produit GNL afin que ce dernier
corresponde aux spécifications du marché de GNL.

Fournir les appoints pour le circuit principal de propane (Unité 16), le circuit de
propane auxiliaire (Unité 17) et le circuit de Réfrigérant Mixte (Unité16).

Fournir la source d’éthane excédentaire comme gaz combustible.

11.2.1 La colonne de dééthanisation [10]

Le fonctionnement du dééthaniseur (17-MD02) est assureé par :

Le rebouilleur(17-MCO07).

Le condenseur & propane(17-MC08).

Le ballon de Reflux(17-MDO03).

Les pompes de reflux (17-MJ05A/B) correspondantes.

La colonne est congue pour réaliser une récupération élevée en éthane (la pureté

minimale de C2 est de 96% molaire).

Cette colonne est alimentée par :

Les liquides qui sont séparés au fond de la colonne du Déméthaniseur (17-MDO01).

L’éthane du Ballon de Stockage (73-MDO01) lorsque le produit est hors spécifications.

La figure (11.2) montre le schéma fonctionnel du dééthaniseur :

Page | 14
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COURANT DU FOND
DE 17-mMO@1
DEPUIS 17-MJB24n-B

17-GD-B-@3518 r'y

RECIRCULATION O'ETHANE
DEFPUIS 73-MJBL

R
[(F5-60-6-B5557 > 17-Mbe2

Figure 11.2 Flux d’alimentation du dééthaniseur [11].
Nous avons indiqué dans le tableau I1.1 les principaux paramétres de marche de la colonne de

dééthanisation.
Tableau I1.1 Paramétres de fonctionnement de dééthaniseur.

Température (°C) Pression (bar abs)
Partie supérieure 12,17 32,50
Partie inférieure 90,21 33,25
R ‘ (& 1".'.? : ——"
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}"Q—l b
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Figure 11.3 Trajet des gaz en téte de la colonne de dééthanisation [11].
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11.2.2 Partie supérieur de dééthaniseur

Le courant supérieur du dééthaniseur se présente comme indiqué sur la figure ci-dessous.

a) Une partie du gaz de téte du dééthaniseur est directement envoyée au compresseur du
Turbo-expander (17-MJ01). Dans ce cas, I'éthane vapeur est réinjecté dans le gaz résiduel afin
d'étre liquéfié. Ce courant est désigné par la couleur rouge sur la figure 11.3.

b) Une partie du gaz de téte est envoyée de facon discontinue comme appoint en éthane vers la
Boucle de Compression du Réfrigérant Mixte de I'Unité 16. (16-MD01). Ce courant est
désigné par la couleur verte sur la figure 11.3.

c) Une partie du gaz de téte est prévue pour étre exportée vers la future usine de séparation
hydraulique d'Ethane dont le lieu n’est pas encore défini. Ce courant est désigné par la couleur
bleue sur la figure 11.3.

d) Une partie du gaz de téte peut étre utilisée en tant que gaz combustible dans I'Unité 14, si
nécessaire ; ce courant est indiqué par la couleur marron sur la figure 11.3.

e) Une partie du gaz de téte est entierement condensée dans le Condenseur du Dééthaniseur
(17-MC08) en utilisant le Réfrigérant a Propane MP. Le liquide est ensuite envoyé au Ballon
de Reflux du Dééthaniseur ou il est divisé en trois courants. Ce courant est désigné par la
couleur jaune sur la figure 11.3.

f) La majeure partie restante est renvoyée vers la Colonne du Dééthanation sous forme de
courant de reflux par I’intermédiaire des Pompes de Reflux (17- MJO5A/B). Ce courant est
désigné par la couleur orange sur la figure 11.3.

g) L'un de ces courants est tout d'abord refroidi & -31,82 °C par le Refroidisseur de Reflux
d'Ethane (17-MC27) au moyen du propane liquide BP Auxiliaire. Il est ensuite envoyé a la
Boite Froide 17-MCO02 ou sa température atteint-78,77°C.

h) 1l est ensuite recyclé et renvoyé au Déméthaniseur comme reflux froid de facon a obtenir
une récuperation importante de C3 dans le courant supérieur du Déméthaniseur. Ce courant est
désigné par la couleur rose sur la figure 11.3.

i) Le courant restant est envoyé au Ballon de Stockage d'Ethane (73-MD01). Ce courant est
désigné par la couleur violette sur la figure 11.3.

Le courant supérieur du dééthaniseur est spécifie comme suit :
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Tableau 11.2 Spécification du courant supérieur du dééthaniseur.

Composition (Yomolaire)
Composant Minimum Maximum
Méthane 0 1
Ethane 96 100
Propane 0 3

11.3 Présentation du probleme

Le complexe GL3/Z d’Arzew produit une quantité appréciable d’éthane estimée a

54 228 kg/h laquelle est soutirée en téte du dééthaniseur. Lors de 1’étude de conception du

complexe, il avait décidé de commercialiser cette quantité pour le compte d’une unité de

vapocraquage (production d’éthylene a partir d’éthane). Cette derniere est prévue pour étre

réalisée dans le cadre du développement de I’industrie pétrochimique en Algérie [10].

En attendant que cette unité voit le jour, la solution prise est d'injecté 1’éthane dans le

circuit GN-GNL, la partie restante étant dirigée vers le four comme combustible (unité 18).

Sachant que I'éthane est considéré comme une matiére premiere dans l'industrie de la

pétrochimie

Y a-t ‘il un moyen de le valoriser séparément ?

Aprés avoir montré dans la figure ci-dessus (Figure 11.4) le flux d'éthane a liquéfier la nouvelle

unité de liquéfaction de I'éthane sera comme suit.

C:provenant du DC2

C3BP Vap

Réfrigérant C3 BP

1‘ 20-MCo001

CsBPlig

< Vers la boucle MR l:

Réfrigérant MR
MR
£ T

liq depuis 16-MDOS |

b

20-MC002 JT

i

Vers stockage >

Figure 11.4 Schéma fonctionnel du procédé de liquéfaction de 1’éthane.
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Nul réfrigérant ne peut liquéfier le C a lui seul sur ce nous proposons de combiné deux
fluides froids pour faire le travail, le propane BP se chargera du pré-refroidissement et le
deuxieme fluide se chargera de la liquéfaction. Alors deux options peuvent étre pris en

considération :

» Option (A) : Pré-refroidissement avec le propane BP et liquéfaction avec le MR liquide
détendu.

» Option (B) : Faire passer la quantité a liquéfier dans le condenseur (MP propane) du
dééthaniseur puis le liquéfier dans une boite froide avec le méthane sortant de la téte
du DCi.

Aprés avoir cerné les options possibles et faisables pour liquéfier I'éthane, I'étude
suivante portera son objectif sur le choix décisif de 1’option a prendre et a dimensionner pour
la nouvelle unité de liquéfaction du Co.

11.4 Procédé proposé dans I’option (A)
11.4.1 Principe du procede

Le procédé consiste a liquéfier le C> avec deux niveaux de refroidissements le premier
avec un evaporateur Propane BP, le second par MR liquide détendu ; ces deux fluides procurent
assez de froid pour parachever la tache de liquéfaction de I'éthane suivie par une vanne de
détente Joule Thomson pour ensuite I'acheminer vers le stockage a pression atmosphérique.
Sachant que les fluides froids choisis auront un certain débit pour accomplir I'objectif voulu,
I'exces ajouté a la boucle Propane auxiliaire et a la boucle MR va entrainer un surplus de
consommation sur les compresseurs congues pour fonctionner a 120%(Max) de leurs capacités
dans les conditions extrémes (T°=38°C). Par conséquent, une limite sur I'ajout des débits est
fixée due aux contraintes imposées par les compresseurs.

En convertissant ce surplus de 20% que les compresseurs peuvent donner, nous
obtiendrons les débits maximums a utiliser dans la nouvelle unité de liquéfaction de I'éthane
des deux fluides froids (Propane BP, MR liquide).
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Figure 11.5 Simulation procédée de la boucle auxiliaire au propane — Aspen HYSYS V.10

Le tableau suivant montre le débit maximal utilisé & 120% de fonctionnement dans les

conditions opératoires.

Tableau 11.3 Consommation d’énergie du compresseur propane auxiliaire.

100% 120%
Energie (kW) 18774 22528,8
Débit (kg/h) 2,277 x10° 2,732 x10°
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Figure 11.6 Simulation de la boucle de réfrigération mixte (MR) — Aspen HYSYS V.10

Tableau 1.4 Consommation d’énergie du compresseur MR.

16-MJ01 100% 120%
Energie (kW) 113 850 136 620
Débit (kg/h) 1 296 586 1 556 000

MR vap (kg/h) 216586 259800
MR lig(kg/h) 1080000 1296200

On constate depuis ces deux tableaux que le débit maximum pour le propane
avoisine 275 T/h ce qui est 16% de plus par rapport au débit design. Concernant le MR le
débit maximum est environ 1556 T/h ce qui represente 20% de plus du débit design.

Donc le débit ajouté est limité a 45,5 T/h pour le propane et 259,414 T/h MR

cependant le MR se divise en deux fluides (Vap ; Liq) notre piquage sera effectué a partir

du MR liquide d'ou I’on focalise sur I'ajout de ce fluide qui est a la valeur de 216,2 T/h.
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11.5 Procédé propose dans I’option (B)

11.5.1 Principe du procédé

Il s'agit d'un procédé déjaexistant au Royaume d’ Arabie Saoudite par la société Saudi Aramco.
Il consiste a faire passer I'éthane a une pression 26 bara et une température de 4,44°C dans le
condenseur a propane BP pour avoir a la sortie un flux bi-phasique. Le liquide sera acheminé
comme reflux dans le Dé-éthaniseur et les vapeurs sortantes du ballon de reflux seront liquéfier
par un soutirage de la téte du Dé-méthaniseur a une température de -105°C dans un échangeur a
plagues comme le montre la figure suivante.

To plant 470

w
N

Liquid Ethane to Plant 471

(360 psig, -105 F) ‘
o;'e'” EXChaMT (240 psig, -155 F)

(365 psig, 40 F)I—|
E-14

Demethanizer C-120

B
R ‘ I

G-110AB

Figure 11.7 Configuration du procédé de liquéfaction de 1’éthane utilisé par Saudi Aramco [12].
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Chapitre II: Procédé de liquéfaction de I’éthane

Concernant le GL3Z, le Dé-éthaniseur fonctionne a 32,5 bar et 12,17°C son condenseur est
assuré par I'évaporation du propane MP et la téte du Dé-méthaniseur sort avec une température
de -82°C sur ce on constate la différence des parameétres de fonctionnement sur le tableau
suivant:

Tableau 11.5 Parametres du DC1 et DC2 des deux procédes.

DC2 DC1 Condenseur
T(C) | P(bara) | T (°C) | P (bara) du DC>
Saudi Aramco 4,44 25,48 -105 16,67 Propane
Process BP(évaporateur)
GL.3/Z Process 12,17 32,5 -82 27 Propane
MP(évaporateur)

A partir du tableau ci-dessus, nous avons mis en évidence la différence entre les deux
situations, si on veut projeter le concept d'Aramco sur le site de GL3/Z plusieurs parametres
doivent étre modifies tels que: le condenseur du DC> (MP Cs vers BP Cas), température de
téte du DCy (-82°C vers -105°C).

La premiére modification est possible tandis que la deuxiéme ne peut étre effectuée car
le DC1 n'est pas congu pour atteindre une température inférieure a -82°C ; de plus ce flux étant
déja en charge de refroidir deux flux dans la cold box, on ne peut obtenir un débit suffisant

comme soutirage vers le nouvel échangeur a plaques.
Afin de confirmer cela, une simulation avec ASPEN HYSYS V.10 sera effectuée pour

connaitre le taux de liquéfaction de I'éthane dans ce procédé.

Les résultats issus de la simulation sont présentés sous forme de tableau ci-dessous :

Page | 23



Chapitre II: Procédé de liquéfaction de I’éthane

Tableau 11.6 Les résultats de la simulation du procédé ARAMCO selon les paramétres
de fonctionnement du GL3/Z.

Ethane
Flux %vap T(°C) P(bar)
Amont 17MC08 1 12,4 32,5
Aval 17-MC08 22 10,4 31,5
Aval nouveau échangeur 0 4,21 30,5
Apres détente JT 54,5 -81,8 15

Sans prendre en considération les perturbations sur le DC et le DC> constatées dans
la simulation qui ont mené a des changements de débit soit de téte ou de fond de colonne,
car ce procedé intervient directement dans les lignes de reflux des deux colonnes (DC; et
DC)).

Aprés avoir détaillé et clarifié les deux scénarios possibles nous avons conclu que
la faisabilit¢é de I’option (A) est plus probable sans affecter la liquéfaction du GNL,
cependant nous sommes limités par un certain débit propane et débit MR liquide (45,5T/h
et 216,2T/h).

Sur ce, nous allons entamer le dimensionnement des deux échangeurs ainsi que la

taille du bac de stockage de I'éthane liquide a pression atmosphérique.

11.6 Dimensionnement des échangeurs de liquéfaction de I’éthane

Pour la liquéfaction de 1’éthane ce procédé proposé nécessite deux échangeurs, le
premier va pré-refroidir 1’éthane avec le propane a basse pression comme le démontre le
schéma ci-dessous du point A au point B, le deuxiéme échangeur se chargera de la

liquéfaction par le MR liquide du point B au point C.

Enfin, I’éthane sera détendu avec une vanne JT (du point C au point D) jusqu’aux

parameétres de stockage (Pam).
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Figure 11.9 Diagramme enthalpique de 1’é¢thane(Mollier)

Sur ce nous entamerons le dimensionnement des deux échangeurs

v Pré-refroidisseur Ethane-Cs BP échangeur tubulaire suivant la méthode de KERN.

v Liquéfaction de I’Ethane avec MR échangeur a plaques suivant la méthode ALFA
LAVAL.

11.6.1 Dimensionnement d’un nouvel échangeur Ethane-Propane BP

Considérant I'éthane a I'état pur, sa condensation est a une température de -82 °C sous
une pression de 1,5 bars. Il est proposé la mise en place d’un échangeur pour soumettre I'éthane
a un pré-refroidissement avec le propane BP provenant de la boucle auxiliaire a ces conditions
on aboutira aux paramétres voulues (point B).

A cet effet, le dimensionnement des echangeurs sera effectue suivant les étapes suivantes.
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Tableau I11.7 Caractéristiques de 1’échangeur de chaleur tubulaire.

Caractéristiques Cote tube Coté calandre
Fluide L'éthane Propane BP
Débit Massique (kg/h) 54228 a calculer
Viscosité (kg/m.s) 4,429x10° 0,1827x107
Chaleur spécifique (kcal/kg°C) 0,796 0,346
Conductivité thermique (kcal/h.m°C) 0,022 1,05x10°3
Chaleur Latente de vaporisation(kcal/kg) 58,74 100,37
Masse volumique (kg/m?3) 67,65 3,186
Pression (bar) 32,00 1,37
Ter=12,2°C Tec =-35,07°C
Température (°C) Tor =10.69°C Tsc = -3407°C

*certaines propriétés on était prise du simulateur Aspen HysysV.10

Tableau I1.A8: Données pour le dimensionnement d’un échangeur.

Symbole Désignation Valeur (m)
do Diamétre extérieur du tube 19,05 % 1073
di Diamétre intérieur du tube 25,4 x1073
P Pas de tubes (centre a centre) 15,75 x10°3
E Epaisseur de paroi du tube 1,65 %1073
Dc Diameétre de la calandre 737 x 1073
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11.6.1.1 Calcul thermique

Quel que soit le type d'appareil utilisé, si I'on néglige les pertes thermiques il est possible

d'établir le bilan thermique global de I'appareil en considérant que la quantité de chaleur Q

perdue par le fluide chaud est égale a celle prise par le fluide froid.

La puissance thermique transférée dans 1’échangeur est calculée a 1’aide de la formule

suivante :

Q =M.Cp (Tst—Ter) +M. v. AH (I1.1)

Qeondensat= 54228x [0,796 X (10,7-12,2)+(1- 0,25)x58,74]

Qcondensat = 2350838,03kcal/h

D’ou:

Q : puissance thermique de 1’appareil (kcal/h).

M : débit massique circulant a I’intérieur de la calandre (kg/h)
Cp : chaleur spécifique de fluide chaud (kcal/kg°C)

Ter : température d’entrée coté tube (°C)

Tst : température de sortie coté tube (°C)

Tsc : température de sortie coté calandre (°C)

Ter: température d’entrée coté calandre (°C)

AHv: Chaleur latente de vaporisation (kcal/kg)

11.6.1.2 Calcul de débit du propane

La quantité de chaleur du fluide chaud est calculée par la relation suivante :

— Qcondensat (1.2)
AHC3

En remplacant les valeurs numériques :

. _ 2350838,03
100,37

M™ =23421,72 kg/n
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11.6.1.3 Calcul de I’écart logarithmique moyen de température

On détermine 1’écart de température a I’aide de la formule suivante :

ATchaud —AT froid
I ATchaud (1.3)
n AT froid

ATLM =

AT chaud=Tec— Tst= 12,2 — (-34,07) = 46,27 °C

AT froia=Tsc— Ter=10,7- (-35,07) = 45,77 °C

ATLM = 46,02 °C

[1.6.1.4 Estimation de la surface d’échange de 1’appareil

Il est estimé a partir de la formule suivante :

_ Qcondensat
A = GaTim (11.4)

U : Coefficient de transfert global

AN A= 2350838,03
234X46,02
A= 218302

11.6.1.5 Calcule des pertes de charges

La valeur de ces pertes de charge est en fonction de la vitesse de circulation des fluides et

de leurs caractéristiques a savoir la densité, la viscosité ainsi que la géométrie de 1’appareil.

e COté tube :
__ nexntxGt? [ fexi
APt = d [dix@t ] (11.5)

d : densité de fluide chaud.

Pt = (ﬁ)o'14 = 1; car la variation de la viscosité et tres faible radialement a ’intérieur des

tubes.

_ 1x2x(25614)% 0,011 x 12

APt
67,66 15,75 x 103 x 1 +

2]

APt = 20132,14 Pa
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e COté calendre :

APc

__ nexfetxGe?x(Nc+1)xDe (11.6)
- @cxdrxDe '

d’: densité du fluide froid.

Pc =

10,0195 x 77,022 x (12 + 1) x 0,737
3,186 x 1 x 0,024

APc = 14494,24 Pa

Tableau 11.9 Résultats de calcul du dimensionnement de 1’échangeur tubulaire.

Parameétres Résultats Unités
Quantités de chaleur (Q) 2350838,03 kcal/ h
Débit du propane 23421,72 kg/h
Température logarithmique moyenne (ATLM) 46,02 °C
Coefficient du transfert Global (U) 234 kcal /h.m2 °C
Le rapport calorifique (R) 15 -
L’efficacité de ’échangeur (E) 0,02 -
Coefficient de transfert estimé initial (Us') 288 kcalm?. h.°C
La surface totale d’échange thermique (A) 218,3 m2
Surface d’échange par tube (ao) 0,359 m?
Nombre estimé de tubes (Nt") 488,62tubes -
Nombre total réel de tubes installés (N¢) 604 tubes -
Coefficient global d’échange corrige (Us) 0,065 kcal /m?. h. °C
La surface disponible (Aqd) 215,84 m2
Facteur de correction (Fc) 0,5 -
Section de passage (ax) 58,81.10° m?
vitesse massique de fluide chaud (Gt) 256,14 kg/ m?.s
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Tableau 11.9 Résultats de calcul du dimensionnement de 1I’échangeur tubulaire (suite).

Parameétres Résultats Unités
Nombre de Reynolds coté Tube (Rer) 91087,39 -
Le nombre de Prandtl (Pr) 5,77.10% -
Coefficient de transfert thermique (Jn) 250 -
Coefficient du film interne (hj) 194,72 kcal/m2.h °C
Coefficient du frottement friction (f) 0,011 -
Coefficient corrigé (hio) 160,99 kcal/m?h °C
Diameétre équivalent (De) 0,024 M
Section de passage (ac) 0,096 m?
L’espacement (B) 0,4 M
Nombre de chicanes (Nc) 15 chicanes -
Vitesse massique transversale de fluide froid (Gct) 88,12 kg/ m2.s
La section de passage longitudinale (aci) 0,096 m?
Vitesse massique longitudinale de fluide froid (Gci ) 67,31 kg/ m?.s
Coefficient du film externe (ho) 220,25 kcal/m?.h .°C
Coefficient du transfert propre (Up) 93,01 kcal/m?.h .°C
Perte de charge (coté tube) (Apt) 20132,97 Pa
Perte de charge (coté calandre) Apc 14494,24 Pa

11.6.2 Dimensionnement de I’échangeur a plaque Ethane-MR

Apres le pré-refroidissement 1I’Ethane sera liquéfié dans un échangeur a plaques. Le

choix de ce type d’échangeur est dii a I’approchement des températures des deux fluides: C’est le
seul qui nous permet d’atteindre la température voulue (point C).
Nous allons introduire les différentes grandeurs caractéristiques, ainsi que
I’enchainement des différentes étapes d’une méthode de calcul simplifiée pour le
dimensionnement des échangeurs a plaques.

Les deux fluides en présence

o Fluide chaud : le fluide de réfrigération MR, en mélange vapeur/liquide a 53 % vapeur.
e Fluide froid : I’éthane, qui entre a -82.01°C et sort a -45.13°C, donc il se condense

partiellement.
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Tableau 11.10 Caractéristiques de I’échangeur de chaleur a plaques.

Caractéristiques Fluide 1 Fluide 2
Fluide MR(53%vap) Ethane
Débit Massique (kg/h) a calculer 54228
Viscosité 9,79x1072 4,46x107
Chaleur spécifique (kj/kg.K) 2,087 4,746
Conductivité thermique (W/m.K) 0,081 0,0646
Masse volumique (kg/m?3) 1505 175,9
Température (°C) Te1=-82,01°C Te, =10,7°C
Ts1=-45,13°C Ts, =-81°C

11.6.2.1 Calcul de I’écart logarithmique moyen de température :

On détermine I’écart de température moyen logarithmique (ATLM) a I’aide de la formule (11.3),

qui exprime le bilan thermique global de I’échangeur.

Les écarts de température sont calculés comme

AT chaud = Te— Ts1= 10,7 — (-45,13) = 55,83 °C
AT froia=Tso— Te1=-81-(-82,01) = 1,01 °C
Avec :

Tey: température d’entrée de fluide 1.
Ts1: température de sortie de fluide 1.
Tez: température d’entrée de fluide 2.

Tso: température de sortie de fluide 2.

On applique ensuite la formule du ATLM :
ATLM = 13,66°C

11.6.2.2 Calcul de la puissance thermique

suit :

La puissance thermique transférée dans I’échangeur est calculée a 1’aide de la formule (11.1).

En remplacant les valeurs numériques :

Qeondensat = 54228x[4,746x(- 10,7-81)+(0,75)x248,8] = -4832816 kcal/h.
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On prend la valeur absolue car il s'agit d'une quantité de chaleur transférée :
Qcondensat = | -4832816 | kcal/h.

11.6.2.3 Calcul de débit du MR

La quantité de chaleur du fluide chaud est calculée par la relation suivante :

M — Qcondensat (||,7)
CpmrX(ts—Te)+(1-v)XAHMR

M _ 4832815.63
0,444x(—45,13—(—82,01))+(1-0,53)x153,31

M =54646,37kg/h
11.6.2.4 Coté MR (fluide chaud)

Le débit massique du fluide MR est de 54646.37 kg/h, soit un débit volumique de :

_ 54646,37
~ 15,05

Qv = 3630,99m%h

La perte de charge maximale autorisée pour ce cOté est fixée a 100 KkPa.
Cette valeur est utilisée comme hypothése de conception pour garantir un bon échange thermique

sans dépasser les capacités de pompage du fluide de réfrigération.

11.6.2.5 Coté Ethane (fluide froid)

Pour le coté ethane, la perte de charge est calculée a partir du débit volumique, selon une formule
empirique simplifiée :

C
AP2> = 100X E (||.9)
AP, = 100X —28:29

3630,992

AP2=720.88 Pa
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Avec :
C: est une constante empirique

Cette valeur est nettement inférieure a la limite maximale admissible (100 kPa), ce qui garantit :

e Une circulation fluide et stable de I’éthane a travers les canaux de 1’échangeur
e Aucune perturbation de 1’équilibre thermique

o Une réduction des efforts sur les équipements en amont (pompes, vannes...)

11.6.2.6 Calcul de la surface d’échange S

Il est estimé a partir de la formule suivante :

Q=K XxSXATLM =M x Cp x (Te1 — Ts2) (11.10)
54646,37 81 45.13
=X (= — (—
Q 2,087 ( (—45,13))

Q =1136,35 kW =1136350 W

Q
S=———
kXATIm

Ou:

Q : puissance thermique échangée (en W).

K : coefficient global d’échange thermique (W/m2.K).

ATLM : différence de température logarithmique moyenne (°C ou K).
S : surface d’échange thermique (m3).

1136,35
160,40%x13,66

S = 518,63 m*
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Tableau 11.11 Résultats de calcul du dimensionnement de 1’échangeur a plaques.

Parameétres Résultats Unités
Quantités de chaleur (Q) 1136350 KW/ h
Température logarithmique moyenne (ATLM) 13,66 °C
Coefficient du transfert Global (K) 160,40 K.m2/w
Surface disponible (S) 518,63 m?
Coefficient de d’échange thermique (hz) 1298,14 W/K.m?
Coefficient de d’échange thermique (h2) 186,08 W/K.m?
Le nombre de Prandtl coté froid (Pr) 2,522 -
Le nombre de Prandtl coté chaud (Pr) 3,28 -
Nombre d’unité de transfert NUT 2,63
Perte de charge (fluide 1) Ap: 100000 Pa
Perte de charge (fluide 2) Ap2 720,88 Pa
3630,99 mh

Débit MR liquide m'1
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Tableau 11.12 Caractéristiques des différents modéles d’échangeurs a plaques [13].

Diamétre Débit Nombre Surface Surface
Type raccordements | maximum | d’unités de d’échange maxi de
(mm) (md/h) transfert d’une (1coté) | Péchangeur

mini | maxi (m?) (m?)
A45 450 4000 15 4 2,25 1600
AX35 350 2300 2 5 2,70 1900
A35 350 2300 0,6 1,8 2 1200
AX30-B 300 1700 1 4,2 1,61 1000
A20-B 200 750 15 4 1,07 640
AM20 200 750 04 1,2 0,79 400
AM20-B 200 750 0,6 2,9 0,89 540
AK20 200 750 0,3 0,8 0,50 230
Al15-B 150 400 1,2 5,5 0,75 430
AM10 100 160 0,3 1 0,43 260
A10-B 100 160 1 2,8 0,24 100

L’échangeur type A45 peut ainsi convenir et comme chaque plaque fait 2,25 mz, il faut

518,63/2,25 = 230,5 soit 231 plaques de surface d’échange auxquelles il faut rajouter les 2

plaques terminales.

Le dimensionnement confirme que I’échangeur type A45 avec 233 plaques est capable de

réaliser 1’échange thermique nécessaire a la liquéfaction de 1’éthane, en respectant les

contraintes thermiques et de perte de charge.

Cela valide la faisabilité de 1’option A, en assurant un bon fonctionnement du procédé avec
les débits déterminés pour le propane (23156.98 kg/h) et le MR (54646.37 kg/h).

Le dimensionnement des deux échangeurs a déterminé les parameétres de fonctionnement de

I’unité de liquéfaction dans la section de refroidissement de sorte que les débits adéquats pour

parachever a la tache de liquéfaction de 1’éthane on était bien définies, pour le propane 23421,72

kg/h et 54646,37 kg/h pour le MR liquide.

Cela confirme la faisabilité de cette option A : la limite des deux débits propane, MR est
de I’ordre de 45500 kg/h et 216200kg/h respectivement.
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11.7 Dimensionnement du bac de stockage
Cette partie sera consacrée a décrire le type du bac de stockage de 1’éthane liquéfié a -
88°C et 1,5 bar et le dimensionner, donner une description sur le type du matériau des

tuyauteries cryogeniques choisies véhiculant 1’éthane liquide vers le bac.

Selon les conditions de stockage de 1’éthane liquide (-88°C / 1,5atm), le type de
réservoir désigné est cryogénique c'est-a-dire (au PNE) sous pression atmosphérique Pam et a
température d’ébullition (stockage a une température contrélée).

Par convention, on désigne par stockages cryogéniques les réservoirs dont la gamme
de températures comprise entre -60 et -273 °C. lls sont construits avec des matériaux
beaucoup plus résiliant tels que les aciers alliés au nickel (5 a 9 % de Ni), les aciers
inoxydables et les alliages d’aluminium.

Les réservoirs de stockage cryogéniques ne sont jamais remplis entierement. En effet,
un espace de vapeur est exigé pour permettre une ébullition(évaporation)adéquate avec le
maintien de la pression de stockage. Cet espace de vapeur minimum (appelé aussi espace
ullage) est d'environ 0,5 % du volume total [14].

Notre choix s’est porté sur les réservoirs aériens a intégrité totale, du fait que tous les
bacs de stockage au niveau du GL3/Z sont de ce type et qu’ils représentent une des plus
récentes technologies.

Cette évolution a consisté a intégrer au réservoir lui-méme une cuve externe, résistant
aux conditions cryogéniques, permettant de protéger le contenu de la cuve interne contre une
agression exterieure, de contenir le volume du 1’éthane liquide stocké, de fournir une étancheité
pour les liquides et de confiner les vapeurs.

La principale évolution du réservoir a intégrité totale réside dans I’intégration d’une
enceinte en béton armé précontraint, directement liée et construite sur la base du réservoir
couronnée d’un dome d’acier et de béton armé.

Ces réservoirs sont composés de :
+¢ Une enceinte primaire autoporteuse (sans support) en acier spécial (cryogénique 9%

Nickel) capable de contenir le liquide réfrigéré en conditions normales de fonctionnement.

« Une isolation identique aux technologies précédentes permettant de contréler

I'évaporation du contenu liquide de la cuve interne réalisée en:

e Matériau perlite pour les parois latérales (fabriquée sur place par expansion de

sable de silice).
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e Perlite ou laine de verre pour I’isolation haute.

e Bloc de verre cellulaire.
+» Une enceinte secondaire autoporteuse en béton armé précontraint pourvue d’un dome
hémisphérique.
Le schéma suivant présente le réservoir aérien a intégrité totale :

Toit métallique Toit suspendu

Isolation sur la partie

interne de [I'enceinte

secondaire ; :
Enceinte secondaire
en béton précontraint

Enceinte primaire

Isolation (matériaux Radier en béton

en vrac)

Isolation du fond . Chauffage du

s =7 R I O radier
L 1 [ T T T [ |

AN N\ NN

Figure 11.10 Exemple d’application d’un réservoir a intégrité totale.

11.7.1 Estimation de la taille du bac de stockage « Ethane liquide »

Pour dimensionner le bac de stockage nous devons nous référé aux deux parametres suivants:

e Débit de Production de I'éthane.

* L'autonomie du complexe a stocké I'éthane liquide.
Ces deux derniers éetant liés vont décider du volume du bac sachant que le débit liquide
produit depuis la nouvelle unité est de 53000 T/h équivaut a 98,45 m%h et en fixant une

autonomie d'un mois le bac doit contenir :

98,45 m/h x 24h x 30/ = 70 884m®

Ce volume représente le stock haut du bac seulement, il reste a ajouter la hauteur occupée
par les pompes immergées qui est de lI'ordre de 2300mm et I'espace ullage qui est 0,5% du volume

total.
Avec un diamétre de 71 000mm, la surface de base sera de 3957,185 m2. Voici par la suite

(Tableau Il. 13) decrit le volume total occupé par le bac.
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Tableau 11.13 Le volume total occupé par le bac.

Volume

Volume du bac de stockage (m?®)

Volume occupé par les pompes 9220,241

VVolume au-dessus du stock haut 2275,381
Volume NET Working 70884
Total 82800

11.7.2 Les dimensions du bac

La figure suivante illustre les dimensions du bac.

wenssmuansunsnandeenge e ae

Minimum design liquid level : 25400mm(cold)

Maximum normal operating liquid level : 24500mm(c¢ld)

Inner tank height :

26050 mm ( warm) g 5 71000 mm(warm)

i Minimum normal operating liquid level : 2300mm(cold)

Minimum design liquid level : 2300mm(cold)

.........

Figure 11.11 Dimensions caractéristiques du bac de stockage d’éthane liquide [15].

Le tableau ci-dessous présente la composition du liquide stocké dans le bac :

Tableau 11.14 La composition du liquide stocké.

Composé Fraction (%omol)
Methane 0,89%mol
Ethane 99,08%mol
Propane 0,01%mol
Eau Nul
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11.8 Etablissement du schéma du procédé par simulation

Le but de cette partie est de réaliser la simulation d'une section de liquéfaction de I'éthane
en utilisant les fluides froids déja existants au niveau du méga train, et cela a l'aide du simulateur
Aspen HYSYS.

Comme nous I’avons expliqué avons, 1’option retenue nécessite I’utilisation d’une veine
de fluide Propane BP provenant de la boucle auxiliaire, le choix de piquage est au niveau du
ballon 17-MD19 comme le montre la figure ci-dessous afin d'effectuer le preé-refroidissement

de I'éthane.

17-MJO8

f
7-MJ08-GT - r] 17-MC15 I_ﬁ_.
!

>
I

Q |
| I
17hncog| 4
& & & 17:MD21
')
¥ ¥ p ( \
. 17:AD11
&
T
; = L © ==
% %L | 17-MC26
17-MDO08 17-MD0? 17:MD10

\l—’ Piquage veé 20- MC00

Fiaure 11.12 Point de piauaae du propane dans la boucle auxiliaire.
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Le second fluide qui se chargera de la liquéfaction du Cz est le réfrigérant MR son soutirage est

effectuer au niveau du ballon 16-MDO08 (voir figure 11.13).

<m v 15:M002 A~

150005 '
i
|~
e 16006
.
Vparde Vel Vpmed  Vapewde @
popueEEP  popmeR?  ppumel® propumeB)
MR dapis 16IC03 163008
1o-mcosl s 16-.\[(:061 16-.\10071 <—0Piqmge-\m i
Popuelik  Popamelig " "
Pmm ot qude Pfopaggim Popueligi

Figure 11.13 Point de soutirage du mélange réfrigérant liquide MR.

Page | 40



Chapitre Il : procédé de liquéfaction de 1’éthane

Un schéma de principe du procédé de liquéfaction de 1’éthane selon I’option (A) est dressé

comme suit :
C3BP Vap {
C2 provenant du DC2
f 20-MC001
C3BPlig { 1,57 bars
C3 BP { 10,69 bars - 35.82 9(
lig/vap 25% el

MR liq détendu { 45 bars
-829%

< Vers laboucle MR~ |

\ 4

1,37 bars
-34,82°C

MR lig depuis 16-MD0§

20-MC002

MRl -
U

20-MC002

D

»
1Lg

Figure 11.14 Schéma simplifié du procédé de liquéfaction de 1’éthane.

11.8.1 Localisation des points de piquage et de réinjection :

" Vers stockage

Les fluides frigorifiques les plus adaptés pour la liquéfaction de I'éthane sont le Propane
et le MR lourds (17-98), (16-15) respectivement.

Tableau 11.15 Les paramétres des flux froids a soutirer.

Paramétres MR Lourd Propane
Débit massique (kg/h) 1074 960 471 657
Température (°C) -32,9 5,44
Pression (bar abs) 59,70 5,61

Etat Liquide Liquide
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11.8.2 Simulation

Apres avoir affiché la palette des flux et des équipements disponibles dans le simulateur

HYSYS, on commence par définir dans la rubrique "FLOW SHEET" le courant d'éthane a

liquéfier et le courant Cz BP.

Les températures, pressions, compositions ainsi que le débit d’éthane, Propane, et MR liquide

sont introduits dans les tableaux suivants.

Tableau 11.16 Parametres des courants éthane et C3 Bp utilisés

Parameétres Courant éthane 17-30 Courant C3 BP
Température (°C) 11,48 -35,07
Pression(bar abs) 32 1,37

Débit (kg/h) 54 228 A calculer

Tableau 11.17 Compositions des courants éthane et C3 BP.

Composition Courant éthane Courant C3 BP
Hélium 0,000000 0,000000
Azote 0,000000 0,000000
Méthane 0,008900 0,000000
Ethane 0,990829 0,000000
Propane 0,000100 1,000000
Ca+ 0,000000 0,000000
CO2 0,000170 0,000000
H20 0,000001 0,000000
Total 1,000000 1,000000
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Tableau 11.18 Paramétres des courants éthane refroidi et MR utilisés.

Parametres Courant éthane refroidi Courant MR
Température (°C) 10,69 -80,89
Pression (bar abs) 31,5 5,0

Débit (kg/h) 54 228 54646,37

Tableau 11.19 Compositions des courants éthane et MR.

Composition Courant éthane Courant MR
Hélium 0,000000 0,000000
Azote 0,000000 0,028700
Méthane 0,008900 0,430900
Ethane 0,990829 0,371300
Propane 0,000100 0,169100
Ca+ 0,000000 0,000000
CO2 0,000170 0,000000
H20 0,000001 0,000000
Total 1,000000 1,000000

On simule ensuite la nouvelle installation en placant les équipements de base du procédé
qui est constitué simplement d'un échangeur tubulaire et d'une boite froide, de quelques vannes
de détente et d'un bac de stockage.

La figure représente le schéma du procédé de liquéfaction de I'éthane tel qu'il a été établi
au moyen du simulateur ASPEN HYSYS.
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Le schéma ci-dessus englobe l'unité de liquéfaction de I'éthane ainsi la boucle de
propane auxiliaire en montrant le soutirage du propane utilisé dans le premier échangeur tube
calandre (20-MCO001).

L'éthane sous-refroidi par le propane BP passe dans un échangeur a plaques (20-
MCO002) pour étre finalement liquefier par le MR détendu puis il subira une détente
isenthalpique afin de le stocker a pression atmosphérique. Les résultats obtenues par le

simulateur Aspen Hysys sont représentés dans le Tableau suivant:

11.9 Comparaison entre les résultats obtenus par calcul et Aspen HYSYS

Le tableau suivant démontre la différence des résultats des parametres clés entre le calcul a la
main et celle du simulateur Aspen Hysys V.10.

Tableau 11.20: Comparaison entre calcul théorique et le simulateur.

Parametres Unités Calcul théorique Aspen Hysys
Débit Cs kg/h 23421,72 24000
Débit MR kg/h 54646,37 54230
U.A 20-MC001 kcal/h°C 5,047 x 10* 4,897x 10*
U.A 20-MC002 kcal/h°C - 2,748x 10*
AP C3 kPa 14,50 7
AP MR kPa 100 100

11.10 Conclusion

Dans cette partie on a pu examiner les différents procédés de liquéfaction de
I’éthane, en mettant en évidence la faisabilité de 1’option A basée sur un Pré-
refroidissement avec le propane BP et liquéfaction avec le MR liquide détendu. Les
simulations et calculs thermodynamiques ont valide les débits requis, le
dimensionnement des echangeurs, ainsi que la conception du bac de stockage
cryogénique. Et par la suite en vas réaliser une étude économique et 1’évaluation de

risque.
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Partie B : Calcule économique et évaluation du risque

11.11 Introduction

Pour valoriser un projet, une étude de rentabilité économique est nécessaire en premier

lieu, elle correspond a la phase de la conception du projet.

«+ Lacollecte des informations telles que I’estimation de 1’investissement et des dépenses
liées au projet.
. Utilisation de criteres de choix d'investissement tels que : la valeur ajoutée nette, le taux

de rentabilité interne, le délai de récupération de I’investissement et ’enrichissement.

11.12 Estimation du prix des équipements
Pour évaluer le codt exact de nos échangeurs, plusieurs facteurs interviennent dans la
méthode d'estimation, nous allons prendre le cas d'un échangeur du méme type que notre

faisceaux calandre (17-MCO08) et a plaques (12-MC22) avec une capacité qui differe.

On applique alors la regle de M. Bauman et ses collaborateurs qui repose sur la loi de
I'échelle proportionnelle [16].

¢= CO'(%)n (I1.B1)

Avec :

C : Co0t estime de 1’unité a capacité Q,

Co: Codt de référence a une capacité Qo,

Q : Capacité réelle de 1’équipement ou de I’unité,

Qo: Capacité de référence (souvent fournie avec Co) (connu),

n : Facteur de mise a I’échelle (souvent entre 0,6 et 0,7 selon le type d’équipement).
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11.12.1 Echangeur tubulaire (Ethane-Propane BP)

Avec une surface d'échange de 851m2 (17-MC08) son prix (Co) est de 592810,27$ Sachant

que la capacité réelle de I’équipement est de 215,7m?2, en appliquant la régle ci- dessus,

On obtient : € = 592810,27%. (215,7; 06

851

D’ou: C=245796,63 %

Le codt de I'échangeur dimensionné est égal a 245 796,63 $.

[1.12.1.1 Estimation des dépenses

e Estimation du coiit d’investissement :

Dans le tableau (11.21) est donnée une estimation modulaire du colt d’investissement

de I'échangeur et des équipements auxiliaires ainsi que les travaux de construction et de génie

civil nécessaires pour le développement de 1’installation.

Tableau 11.21 Les estimations financiéres pour 1’échangeur tubulaire.

Poste de dépense Prix unitaire ($) Pourcentage
1- Equipement principal
Echangeur 245 796,63 100,00%

2- Construction: - Montage Equipement 14 746,91 6%

-Tuyauterie 36 867,12 15%

- Instrumentation 24 577,06 10%

- Electricité 22 119,31 9%

- Calorifuge 2 457,83 1%

- Peinture 7 373,50 3%

- Génie Civil 34 412,33 14%

3- Transport 14 746,91 6%
4- Ingénierie 12 289,98 5%
Total 415379,27 -

Nous venons de voir le codt de I'échangeur dimensionné ainsi que tous ses équipements

auxiliaires.
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11.12.2 Echangeur a plaques (MR-éthane)

Concernant le prix de I'échangeur a plaques, nous allons prendre le cas d'un échangeur a
plaques du méme type que le nétre avec une capacité qui différe, avec une surface d'échange

de 1672.27m2 sont prix est de 1590793.22 $

Sachant que la capacité de réelle de 1’équipement est de 518.63m?2, en appliquant la régle de

Baumann :
518,63

C = 1590793,225%. ( )06
1672,27

D’ou: C=832951,01%
Le colt de I'échangeur dimensionné est égal a 832 951,01 $.

[1.12.2.1 Estimation des dépenses

e Estimation du coiit d’investissement :

Dans le tableau (I1.22) est donnée une estimation modulaire du cotit d’investissement de
I'échangeur et des équipements auxiliaires ainsi que les travaux de construction et de génie

civil nécessaires pour le développement de I’installation.

Tableau 11.22: Les estimations financiéres pour 1I’échangeur a plaques.

Poste de dépense Prix unitaire ($) Pourcentage
1- Equipement principal
Echangeur 832951,01 100,00%
2- Construction: - Montage Equipement 49 977,46 6%
-Tuyauterie 124 942,64 15%
- Instrumentation 83 295,10 10%
- Electricité 74 965,59 9%
- Calorifuge 8 329,51 1%
- Peinture 24 988,73 3%
- Genie Civil 116 612,57 14%
3- Transport 49 977,46 6%
4- Ingénierie 41 641,54 5%
Total 1407676,61 $ -
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Nous venons d’estimer le colt de I'échangeur dimensionné ainsi que tous ses

équipements auxiliaires.

11.12.3 Les vannes de détente (Joule-Thomson)
Le nouveau procédé de liquéfaction de I'éthane il nécessite trois vannes JT :
- Vanne JT pour la détente du propane (5,36 bar — 1,37 bar).
- Vanne JT pour la détente du MR liquide (59,7 bar — 4,5 bar).

- Vanne JT pour la détente du I'éthane liquide (31 bar — 1,5 bar).

Par la suite (Tableau 11.23) nous mentionnons le cout des vannes JT :

Tableau 11.23 Couts des vannes JT.

Les vannes de détente (JT) Prix en devise ($) Prix en dinars
Vanne JT propane 14 234,22 1921 619,70
Vanne JT MR liquide 33 219,07 4 484 574,45
Vanne JT I'éthane liquide 32 027,88 4323 763,80

11.12.4 Le bac de stockage

La taille du bac a été défini précédemment ainsi que le type et la technologie appliquée
pour contenir I'éthane a I'état liquide a pression atmosphérique avec un volume de
71 000 mile co(t de ce type déquipement se situe dans lintervalle de
[16 000 000%$-25 000 000%$]. Auquel il faudra ajouter celui des auxiliaires qui vont avec
I'équipement (45% du co(t).

11.13 Estimation du codt du projet ""unité de procédé de liquéfaction d'éthane™
Afin d'évaluer le codt de cet investissement nous devons englober les prix de toutes
les installations citées précédemment pour obtenir une premiere approche de l'impact

financier.
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Tableau 11.24 Estimation du cout de projet de la nouvelle unité de liquéfaction d’éthane.

Equipements dimensionnés Prix ($)
Echangeur tubulaire 415 379,27
Echangeur a plaques 1407 676,61

Vanne JT propane 14 234,22
Vanne JT MR liquide 33 219,07
Vanne JT éthane liquide 32 027,88
Bac de stockage Ethane+(45%o) 38 319 250
Piping cryogénique (2100m) 459,33 $/m
Total 41 186 263,49 $

Pour avoir une idée sur le temps d'amortissement de ce projet nous devons connaitre le prix

de I'éthane sur le marché international pétrochimique comme le montre la figure suivante :

1200 Evolution des prix de I'thane et
du naphta en 2025

1000 |-

800

600

400
200

o 1 ) ) )
2020 20221 2022 2023 2024 2025

Prix d'éthane, cents par gallon

Figure 11.16 Evolution des prix de ’éthane au cours des derniéres années.

Le gain réside dans la différence entre vendre I'éthane dans le GNL et son prix de vente en tant
que matiére premiere pour usage pétrochimique.

La figure ci-dessus détermine le prix de I'éthane liquide a 110 ,95%/tonne. Pour pouvoir
faire la comparaison, on considére qu’une tonne d'éthane équivaut a 29,2mmBTU/tonne soit

2,5$/mmBTU [17].
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11.14 Calcul de la rentabilité

Toutes les données nécessaires pour le calcul de la rentabilité du projet ont été collectées
aupres du service des finances.
» Taux d’inflation :

Pour effectuer un calcul de rentabilité d’un projet quelconque il faut intégrer I’influence de
I’inflation sur les comptes des résultats. Le taux d’inflation est de 5,7% pour 1’année 2025.

e Taux d’actualisation :

En matiére d'investissement, le taux d'actualisation est I'un des parametres essentiels du
calcul de la VValeur Actuelle Nette. Il permet d'actualiser les flux futurs de trésorerie a générer
par un projet d'investissement afin d'évaluer sa rentabilité en tenant compte de la valeur de
l'argent dans le temps. 1l permet également darbitrer entre les différents projets
d'investissement potentiels pour I'entreprise (projet d'investissement ayant un flux de

trésorerie différent, une valeur actuelle nette différente, etc.).

Il est estimé & 10 % pour ’entreprise.

* Taux d’impot :
Lors d’une étude économique, dans la construction d’un échéancier de flux de trésorerie,
il convient de déterminer la contribution du projet considéré aux sorties de fonds

correspondant aux paiements d’impots.

11.15 Analyse des résultats : Est-ce que ce gain mérite I’investissement ?

L’étude de rentabilité est un critére d’évaluation économique du projet afin de déterminer la
valeur créée par 1’augmentation des revenus du complexe, un gain pour l'entreprise coté
économique

En calculant le temps d'amortissement de notre nouvelle installation qui a pour objet

liquéfier I'éthane et le stocker:

= Le gain dans la différence du prix de I'éthane est de 37,15$/TM;
= Laquantité estimée de production annuellement:
50T/h X 300 jour X 24h = 360 000 TM/an;

= Qui nous amene a un gain de : 13 374 000 $;
= Rappelons que l'investissement de la nouvelle installation est de 41 186 263,49 $;

= Le temps quil faut pour compenser le prix du nouveau échangeur
Tamrt = 41 186 263,49 $ /13 374 000 $ par an = 3,08 an ; équivalent a 1124,
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Chapitre Il: Procédé de liquéfaction de 1’éthane

Tamrt=1124 jours

A la lumiére de ce qui précéde, il est évident que la solution technique proposee présente
un intérét certain en matiére de rentabilité par rapport aux palliatifs utilisés pour liquéfier
I'éthane et le commercialiser.

11.16 Evaluation des risques de la nouvelle installation [18]

L'objectif principal du choix d'implantation des nouveaux équipements est la
protection du personnel et des installations voisines ; pour le premier point, I'unité sera
installée dans la zone process congue sur la base des normes de sécurité édictées par le
constructeur ; alors il nous reste seulement a definir la distance sécuritaire entre les nouveaux
échangeurs et I'installation voisine, le schéma suivant montre le choix de I'emplacement des

équipements :

Utilités

Stockage

Fractionnement

Génération d’énergi¢

Bac de stockage de
I’éthane liquide

Unité de liquéfaction de

Figure 11.17 Emplacement prévu pour unité de liquéfaction de 1’éthane.
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Chapitre I1: Procédeé de liquéfaction de I’éthane

La décision de mettre la section liquéfaction de I'éthane prés de l'unité de
fractionnement a pour but la réduction de la longueur des pipes provenant du Deéthaniseur,
la boucle propane auxiliaire et le MR liquide.

Concernant le bac de stockage il sera installé pres de la jetée pour un éventuel chargement.

11.16.1 Distance de sécurité [18]

Pour les échangeurs, une distance de 3 metres autour du dispositif concerné est
suffisante pour laisser assez d'espace pour la maintenance de 1’équipement ; par contre, le bac
de stockage doit répondre aux critéres de sécurité séveres vu qu'il contient un liquide trés

inflammable Ces derniers sont représentés dans le schéma comme suit :

>0,3D

&
<«

Min 0,3 métre

Figure 11.18: Schéma de la zone de sécurité autour des bacs de stockage

11.17 Conclusion

Cette ¢étude a démontré la faisabilité technique et économique de la liquéfaction de 1’éthane au
complexe GL3/Z. Grace a un dimensionnement précis des équipements et une simulation rigoureuse,
’unité proposée permet une valorisation efficace de 1’éthane. L’investissement de prés de 41 millions
de dollars peut &tre amorti en presque trois ans, avec un gain annuel estimé a 13,37 millions de dollars.

Le projet s’inscrit ainsi dans une logique de rentabilité, rapide et de développement industriel durable.
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Conclusion générale

Conclusion générale

Dans le cadre du projet de fin d’étude, nous avons mené une étude approfondie sur la valorisation
de I’éthane produit au sein du complexe GL3/Z situé a Arzew. Apres avoir présenté les généralités sur le
complexe et son fonctionnement, nous avons mis I’accent sur 1’éthane, composant clé du gaz naturel,
dont les propriétés physico-chimiques en font un candidat idéal pour une valorisation industrielle & haute
valeur ajoutée.

Nous avons ensuite procédé au dimensionnement d’une unité de liquéfaction, en adoptant deux
approches complémentaires : une approche théorique basée sur des calculs thermodynamiques et une
approche de simulation numérique via le logiciel Aspen HYSYS. Les résultats issus des deux méthodes
ont montré une bonne cohérence, permettant de fixer les parametres de fonctionnement optimaux avec
un débit d’éthane de 54 228 kg/h, un débit de propane BP de 23 157 kg/h, et un débit de réfrigérant
mixte (MR) de 54 646 kg/h.

Sur le plan économique, le projet a nécessité une évaluation technico-économique détaillée.
L’investissement global a été estimé a 41,18 millions de dollars, pour un gain annuel potentiel de 13,37
millions de dollars, permettant un retour sur investissement en presque trois ans (1124 jours). Cette
rentabilité a court terme renforce la pertinence du projet, tant sur le plan industriel que stratégique.
L’étude a également intégré une évaluation des risques liés a I’implantation et a I’exploitation de I’unité,
avec une attention particuliere portée aux dispositifs de sécurité, au stockage cryogénique et a
I’implantation des équipements selon les normes en vigueur.

Enfin, le travail montre qu’on a pu répondre a notre problématique mentionné dans le chapitre
deux. Aussi, il convient de souligner que 1’éthane liquéfié représente une matiére premiére essentielle
pour une future unité de vapocraquage, destinée a la production d’éthyléne, un élément nécessaire dans
I’industrie pétrochimique. Bien que cette unité ne soit pas encore vu le jour, il est recommandé de
conserver cette orientation comme piste de développement futur, afin de permettre aux générations a
venir de concrétiser ce projet et d’ancrer davantage la transformation locale des hydrocarbures dans une

logique de développement durable et intégre.
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