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Abstract :

The objective of this work is to control the major risks at the Centre Vrac 165 because it is an
end in the industrial risk management process that can be a source of profit and
competitiveness to companies in order to preserve human life, protect property and the
environment of these companies and insure their sustainability

This report consists of two main parts, this is a first, to develop a theoretical reminder of the
general context of the problem related to an understanding of the risk management approach,
including the study of the existing which describe the current situation at the Centre VVrac 165
of NAFTAL.

In a second, the application of methods and techniques will allow to analyze and assess risks
at the CV 165 and later the master by the implementation of means and measures as a
technique that organizational.

Keywords : BLEVE, Centre Vrac 165, HAZOP, LOPA, MADS, Risk control.

Résume :
Ce travail a comme objectif la maitrise des risques majeurs au niveau du Centre Vrac165 de
stockage GPL, cette maitrise représente la finalit¢ du processus de gestion des risques
industriels qui permettra aux entreprises de préserver la vie humaine, de protéger les biens et

I’environnement tout en assurant leurs pérennités car cette gestion peut étre une source de
profit et de compétitivité.

Le présent mémoire est composé en deux grandes parties, il s’agit dans un premier lieu, de
dresser un rappel théorique du contexte général de la problématique liée a la compréhension
de la démarche de gestion des risques, y compris 1’étude de 1’existant qui décrit 1’état des
lieux au niveau du Centre Vrac 165 de NAFTAL.

Dans un deuxiéme lieu, I’application des méthodes et des techniques vont permettre
d’analyser et d’évaluer les risques présents sur le CV 165 et par la suite les maitriser par la
mise en place de moyens et de mesures tant que technique qu’organisationnel.

Mots clés : BLEVE, Centre Vrac 165, HAZOP, LOPA, MADS, Maitrise des risques.
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Introduction générale

Flixborough, Seveso, Bhopal, Schweizerhalle: derriere ces noms et d'autres, autant de
catastrophes industrielles qui ont conduit a dégager la notion d'accident majeur et a rechercher
les moyens de prévenir ces accidents ou d’en limiter les conséquences s'ils devaient tout de
méme se produire car ces derniers engendrent des degats devastateurs sur les biens, les
personnes ou I’environnement.

Pour faire face a cela, les entreprises mettent en place une démarche de gestion des
risques qui consiste a analyser, évaluer, prévenir et réduire les risques d’une installation,
autant que technologiquement réalisable et économiquement acceptable, que leurs causes
soient intrinséques aux produits utilisés, liées aux procédés mis en ceuvre ou dues a la
proximité d’autres risques d’origine interne ou externe a I’installation.

La gestion des risques se base sur un ensemble d’outils et de techniques qui permettent
d’estimer et d’évaluer la criticité des risques, ceci nécessite au préalable la mise en ceuvre de
scénarios de danger. Ces derniers exigent une bonne compréhension de 1’existant pour leurs
élaborations par des visites, consultations et entretiens avec divers départements de
I’entreprise afin de reproduire le plus fidelement la situation réelle et de mettre en avant le
caractére éminemment interdisciplinaire qui nuance cette démarche.

La finalité de la gestion des risques est la maitrise des risques inacceptables par la mise
en place de moyens et de mesures tant que technique qu’organisationnel afin de réduire leurs
criticités a un niveau plus faible jugé raisonnable a atteindre.

Dans ce document, la problématique qui traite de la maitrise des risques majeurs va
étre appliquée au Centre Vrac 165 de NAFTAL car le stockage et l'utilisation d’une quantité
toujours croissante de produits dangereux entrainent inéluctablement des risques d'accident
majeur. Méme si la conception et I'édification de I’installation ont été menées selon les
standards internationaux requis et en conformité avec la législation et la réglementation en
vigueur, ils restent néanmoins soumis a des aléas car le fonctionnement de toute installation
industrielle comporte toujours des éléments de risque d'exploitation, et pour nous le rappeler,
s'il en était besoin, que le risque zéro n'existe pas.

Le présent mémoire comporte six chapitres qui étayeront chacun a son tour le travail
réalisé pour la résolution de la problématique au niveau du CV165.

Le travail effectué est composé en deux grandes parties, il s’agit dans un premier lieu
de dresser un rappel théorique du contexte genéral lié a la problématique y compris 1’étude de
I’existant qui décrit 1’état des lieux au niveau du CV165, puis dans un deuxieme lieu,
d’appliquer les méthodes et techniques qui vont permettre la résolution de la problématique.

Le déroulement de ce rapport s’organise, logiquement de la maniére suivante :

Le Chapitre 1 : est consacre a la revue de la littérature des notions fondamentales liées a la
compréhension de la démarche de gestion des risques ainsi que les outils et méthodes utilisés
pour cet effet ;
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Le Chapitre Il : est réservé a la présentation du CV165, de ces différentes installations et
activités ;

Le Chapitre 111 : est destiné a 1’application des méthodes d’analyse des risques sur des
systemes bien choisis afin de ressortir d’une part les a risques et d’autre part les phénomenes
les plus dangereux et d’autre part les plus catastrophiques a maitriser;

Le Chapitre IV : est dédié a la modélisation mathématique et a la simulation par logiciel des
effets du phénomene BLEVE afin de calculer les distances atteintes par les seuils des effets et
ainsi pouvoir estime le niveau de graviteé;

Le Chapitre V : est consacré a 1’évaluation des risques par I’emploie de la méthode LOPA
apres avoir élaboré les scénarios de danger par ’utilisation des résultats obtenus au chapitre
" ;

Le Chapitre VI : est dédié en premier lieu a la maitrise des risques par la proposition et
I’élaboration d’un Systéme de Sécurité d’Incendie qui va permettre de réduire le risque
d’éclatement total des sphéres dii a un incendie externe et en deuxiéme lieu a 1’étude technico-
économique de la mesure proposé afin de justifier sa mise en place et ceci en comparant entre
I’estimation de son colit avec ses avantages.
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Problématique

Les établissements industriels déploient beaucoup d’efforts pour éviter des accidents,
mais malgré cela, de nombreux accidents industriels se produisent dans le monde (SEVESO
en Italie (1976), AZF a Toulouse (2001),...) causant plusieurs victimes et dégats sur les biens
et I’environnement. L’ampleur et la fréquence de ces accidents ont suscité¢ des efforts
supplémentaires des industriels afin de mieux maitriser les risques.

De ce fait, une nouvelle contrainte réglementaire s’applique désormais aux industriels
qui sont soumis a la réglementation des ICPE. Ces derniers doivent en effet, justifier la
performance des actions et moyens mis en ceuvre pour maitriser les risques majeurs.

Pour respecter cette réglementation, les industriels peuvent appliquer certaines normes
de sécurité, en particulier pour justifier la gestion et la maitrise des systéemes déediés a la
sécurité.

Le Centre Vrac 165 de NAFTAL dispose d’un certain nombre d’installations
complexes pouvant engendrer des accidents majeurs ayant des conséquences sur divers cibles
humaines, matérielles et environnementales. C’est pour cela que le CV165 est soumit a une
autorisation d’exploitation ministérielle selon le décret exécutif n°06-198 définissant la
réglementation applicable aux installations et établissements classés pour la protection de
I’environnement et cela d’apres les rubriques N° 1512 et 1534.

En effet, le CV165 est un site a risque majeur a cause de sa capacité de stockage et de
la nature de ses produits stockés (Butane, propane et Ethyle-Mercaptan) qui sont trés
inflammables et trés explosives.

L’étude de I’accidentologie liée a ’activité de stockage du GPL dans le monde et en
Algérie nous a permis de tirer plusieurs enseignements, parmi les plus importants, nous
pouvons retenir l’influence de la température et du mode de sollicitation (vitesse
d’augmentation de la pression) sur le seuil de rupture d’une enceinte qui, une fois survenu,
peut provoquer un dégagement de flux thermique et de surpression allant jusqu’a des
centaines de métres du lieu de rupture.

Vu le caractére majeur des accidents qui peuvent découler du CV 165 et en tenant
compte de I’environnement du site, nous sommes dans 1’obligation de vérifier I’efficacité de
ses moyens de sécurité afin de les mettre a jour avec les nouvelles techniques de
prévention, protection et d’intervention pour mieux gérer les situations de risque
majeur et d’assurer en méme temps une sureté de fonctionnement optimale.
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Introduction

Actuellement les industries sont confrontées a des risques qui menacent leur pérennité
et remettent en cause leurs objectifs. Devant ce défi, ils doivent défendre leur existence en
instaurant une stratégie de gestion des risques et en mettant en place des méthodes d’analyse
et d’évaluation de ces risques et ce pour se conformer a la réglementation et procéder a des
investissements appropriés toute en assurant la protection de 1’exploitant et des populations,
garantir la préservation de I’environnement et fiabiliser leurs installations pour un
fonctionnement en toute sécurité.

De ce fait, le premier chapitre de notre mémoire sera consacré d’abord a la définition
des concepts de base relatifs aux notions de « RISQUE » et de « DANGER » et ainsi Oter
toute ambiguité entre ces deux dernieres. Ensuite nous développerons le processus et la
méthodologie de gestion des risques ayant pour objectif leurs maitrises et enfin nous allons
expliciter quelques méthodes et outils, leurs classifications et leurs mises en ccuvre
individuelle ou conjointe.

I.1Notions et concepts de base

I.1.1 Notions de risque et de danger

A T’origine de tout accident, il existe un risque, autrement dit un danger potentiel
susceptible d’induire une situation plus ou moins grave et préjudiciable a 1’environnement
humain, biologique ou construit par I’homme.

Au paragraphe précédent, nous avons employé les termes risque et danger, de ce fait,
nous avons jugé nécessaire de les présenter afin supprimer toute confusion entre ces deux
concepts.

Les définitions du risque a deux dimensions sont assez proches. Selon [Villemeur,
1998],le risque est une mesure d’un danger associant une mesure de 1’occurrence d’un
événement indésirable et une mesure de ses effets ou ses conséquences. Et selon le référentiel
OHSAS 18001 [OHSAS18001, 1999], un risque est la combinaison de la probabilité et de la
(des) conséquence(s)de la survenue.

Cependant, des définitions existent et dans lesquelles apparait une troisieme dimension
: I’acceptabilité du risque, seuil en dessous duquel on accepte I’existence du danger bien que
sa gravité et sa probabilité d’occurrence ne soient pas nulles.

D’ou le risque peut étre défini comme étant 1’éventualité qu’un événement non
souhaité se produit, ayant des dommages sur 1’étre humain, 1’écosystéme et les biens. Cette
éventualité et ces dommages, sont respectivement caractérisés par une fréquence d’occurrence
et une gravité des conséquences de cet évenement redouté.
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Les travaux de Farmer mettent en corrélation ces 2 critéres “fréquence” et “gravité”
pour caractériser un risque.

Risque
inacceptable

Risque
acceptable

Risque Risque Risque

G

courant mayen majeur

Figure I-1 : La courbe de Farmer

Aussi, le risque résulte de la combinaison d’un danger ou d’une situation dangereuse,
difficilement modifiable, et de 1’exposition a ce danger qui, elle, peut-étre maitrisable c’est a
dire elle implique la combinaison d’un aléa et d’un enjeu :

e Aléa: événement, phénomene, danger ou probabilité d’un événement qui peut affecter
notre environnement.

e Enjeu : personne, bien, équipement, environnement susceptibles de subir les
conséquences de 1’événement.

Donc, le risque est lié a la prise de décision qui a pour objet de soumettre une cible a un
danger. Ce dernier est défini selon le référentiel OHSAS 18001 [OHSAS18001, 1999] comme
étant une source ou une situation pouvant nuire par blessure ou atteinte a la santé, dommage a
la propriété et a I’environnement du lieu de travail ou une combinaison de ces éléments.

Danger

(propriéte intrinséque d'une substance, d'un systeme...)
{potentialité de dommiage)

}

T:\I:i:ggunrt Situation de danger Elsment
Fietinas (coaxistencea) vulnérable
~ Risque
Expression —
du danger Probabilité de survenue Dommagsa
Gravité des conséquancas

Figure 1-2 : Lien entre le danger et le risque

1.1.2 Classification des risques industriels

Dans la littérature, on trouve plusieurs classifications des risques. Une des
classifications les plus répandues est de classer les risques en deux catégories ; les risques
naturels et les risques liés a I’activité humaine.

Généralement, lorsqu’un risque découle d’un phénomeéne naturel, on parle volontiers
de catastrophes naturelles, mais lorsqu’il peut étre provoqué par les hommes, alors on parle de
risque technologique.

L’¢étude de notre cas est de se familiariser avec les risques technologiques, c'est-a-dire
ceux émanant de 1’activité humaine et plus précisément de 1’activité industrielle.
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Ainsi, le risque industriel se caractérise par un accident se produisant sur un site
industriel et pouvant entrainer des conséquences graves pour le personnel, les populations, les
biens, I’environnement ou le milieu naturel.

Selon la gravité et I’ampleur des accidents causés, deux grandes catégories de risques
industriels ressortent :

1.1.2.1 Risque professionnel

Nous entendons par risques professionnels tous les risques a 1’origine d’accidents de
travail ou causant des maladies professionnelles ou a caractere professionnel, ils sont
géneéralement classes en catégories qui sont reliées directement aux taches connues, au contact
avec certains produits dangereux et aux ambiances de travail,

Cette catégorie de risques fait I’objet d’intérét de la part des différents acteurs du
domaine de la santé et de la sécurité (médecins du travail, psychologues, ingénieurs, etc.), et
fait appel a de nombreuses disciplines (ergonomie, toxicologie, etc.).ll reste que ces risques
gravitent autour d’un facteur tres difficile a cerner qui est le comportement humain, qui a lui
seul peut faire I’objet d’études approfondies. C’est pour cela que nous nous intéresserons
parla suite aux risques majeurs[1].

1.1.2.2 Risque majeur

D’une manicre générale, le risque majeur se caractérise par ses nombreuses victimes,
un codt important de dégats matériels, des impacts sur 1’environnement [Tanzi and Delmer,
2003]. Le risque majeur est caractérisé par deux critéres qui définissent sa fréquence et sa
gravité :

— une faible fréquence ;
— une énorme gravité (nombreux morts et blessés).

Remarque : Un risque peut étre accepté par un organisme en regard de ses obligations 1égales
et de sa propre politique de santé et de sécurité au travail.

Selon [2], le risque acceptable est un risque accepté dans un contexte donné basé sur
des valeurs courantes de notre société.

1.1.3 Concepts de sécurité

1.1.3.1 Notion de sécurité

Elle peut étre définie par son contraire comme étant l'absence du risque inacceptable.
Ce risque inacceptable est d0 aux blessures ou atteintes a la santé des personnes, directement
ou indirectement, résultant d'un dommage au matériel ou a I'environnement. Selon [VIL 88],
la sécurité est I’aptitude d’une entité a éviter de faire apparaitre, dans des conditions données,
des événements critiques ou catastrophiques.
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1.1.3.2 Sécurité fonctionnelle

Suivant la norme IEC 61508 [IEC61508, 1998], la sécurité fonctionnelle est le sous-
ensemble de la sécurité globale qui dépend du bon fonctionnement d’un systéme ou d’un
équipement en réponse a ses entrées.

La sécurit¢ fonctionnelle veille donc a contrdler 1’absence de risques inacceptables qui
pourraient :

— Engendrer des blessures ;

— Porter atteinte, directement ou indirectement, a la santé des personnes ;
— Dégrader I’environnement ;

— Altérer la propriété.

La sécurité fonctionnelle couvre les produits ou systémes mettant en ceuvre des solutions
de protection fondées sur diverses technologies :

— Meécanique, hydraulique, pneumatique, électrique, électronique, électronique
programmable, optique, etc.;
— Ou toute combinaison de ces technologies.

1.1.3.3 Systemes instrumentés de sécurité et terminologies relatives

Lorsque les systéemes automatisés présentent des risques potentiels pour les personnes,
l'environnement ou les biens, diverses sécurités sont mises en ceuvre. Celles-Ci participent soit
a la prévention, soit a la protection.

Les systemes instrumentés de sécurité (SIS) sont souvent utilisés comme moyens de
prévention pour réaliser ces fonctions instrumentées de sécurité (SIF). Pour concevoir ces
systemes, deux normes sont utilisées : I'ANSI/ISA S84.01-1996 et I'lEC 61508. Ces deux
normes sont fondées sur le principe de I'évaluation de la réduction du risque nécessaire pour
atteindre un niveau de risque acceptable.

1.1.3.3.1 Systeme instrumenté de sécurité (SIS)

D’apres la norme CEI 61508, un SIS fait 1’objet de la définition suivante: « c’est un
systeme E/E/PE relatif aux applications de sécurité, il comprend tous les éléments du systeme
nécessaires pour remplir la fonction de sécurité».

Les SIS visent a mettre le procédé en état stable qui ne présente pas de risque pour
I’environnement et les personnes lorsque le procédé s’engage dans une voie comportant un
risque réel (explosion, feu...).

1.1.3.3.2 Constitution d’un SIS

Les SIS sont constitués de différents éléments unitaires reliés entre eux par des
moyens de transmissions.
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Au minimum, on retrouve en série un capteur, une unité de traitement et un actionneur
comme le montre la figure 1-3 suivante :

Unité de traitement

« détecteurs » Logrque x « vannes »

Figure 1-3 : Constitution d'un SIS

1.1.3.3.3 Fonction instrumentée de sécurité (SIF)

La fonction instrumentée de sécurité est définie comme étant la fonction de sécurité
avec un SIL spécifique qui est nécessaire pour maintenir la fonction de sécurité.

C’est une fonction réalisée par un systeme E/E/PE relatif a la sécurité, basé sur une
autre technologie, ou par un dispositif externe de réduction de risque, prévue pour assurer ou
maintenir un état de sécurité de I'élément commandé par rapport a un événement dangereux
spécifique [3].

1.1.3.4 Niveau d’intégrité de sécurité (SIL)

La norme CEI 61508 definit quatre niveaux de securité (SIL de 1 a 4) qui
correspondent a des classes de facteurs de réduction de risque : de 10 a 100, de 101 a 1000,
etc. L’objectif de SIL est affecté a une fonction de sécurité pour définir les objectifs a
satisfaire ainsi qu’une limite inférieure aux exigences quantitatives et qualitatives
correspondante [4].

Avec : - SIL 4 attribué au niveau de sécurité le plus « élevé » ;
- SIL 1 attribué au niveau de sécurité le plus « faible ».

I.1.4 Enjeu de la gestion des risques

Le risque zéro n’existe pas. Cette phrase, souvent utilisée suite & un accident ou une
catastrophe, traduit une vérité statistique évidente. Néanmoins, 1’essentiel n’est pas dans la
phrase elle-méme mais dans I’attitude qui I’accompagne car il faut maintenir une vigilance
quotidienne et se doter d’outils de compréhension et de gestion qui vont permettre de réduire
efficacement les risques. C’est ce qui va permettre d’augmenter la disponibilité des ressources
corporelles ou incorporelles, et donc leur contribution au compte d’exploitation de
I’entreprise. Les enjeux de cette gestion sont les suivants :

— Compétitivité : Afin de faire face a la concurrence et de s’accaparer des marchés,
I’entreprise doit prendre en compte 1’ensemble des cofits ;

— Pérennité : C’est par I’identification des risques majeurs dont 1’occurrence serait
catastrophique pour I’entreprise et la mise en place d’un programme de réduction de
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ces risques et de financement de leurs conséquences éventuelles. Pour cela 1’entreprise
doit s’approprier la notion du diagnostic qui comporte deux volets :
e Volet interne : fait la synthése des forces et faiblisses de 1’entreprise ;
e Volet externe : cherche a cerner les opportunités et les menaces issues de
I’environnement de I’entreprise.

— Image : Toute entreprise est exposée aux jugements de tous ceux avec qui elle est en
relation, ¢’est pour cela qu’elle doit se faire apprécier et inspirer confiance car tout
cela refléte son histoire, ses valeurs, sa dynamique et ses ambitions. Son impact est
multiple : crédibilité, réputation, engagement, réussite. ..

— Source de profit : Traiter le risque n’est pas une fin en soi. Le plus important, c’est
trouver I’optimum entre les colits de traitement et le colt du risque. Le choix d’un
programme de gestion des risques se fait donc selon deux critéres :

e Un critére technique : quels sont les instruments les plus efficaces pour traiter
un risque, compte tenu de la nature de ce risque et de sa gravité présumée ?

e Un critéere financier : les instruments sélectionnés sont-ils d’un cott
raisonnable par rapport a la criticité (fréquence x gravité) du risque ?

Ainsi, la gestion des risques peut étre une source de profit et de compétitivité aux
entreprises c'est-a-dire qu’elles peuvent développer un avantage concurrentiel par la réduction
des codts di aux accidents industriels engendrant des pertes financiéres, humaines et matériels
considérables.

1.1.5 Processus de gestion des risques

La gestion des risques peut étre définie comme ’ensemble des activités coordonnées
en vue de réduire le risque a un niveau jugé tolérable ou acceptable. Cette définition, s’appuie
ainsi sur un critére d’acceptabilité du risque.

Elle permet donc de hiérarchiser les risques préalablement identifiés et évalués afin de
savoir quels sont ceux qui nécessitent la mise en place de barrieres qui consistent en un
ensemble de moyens techniques et/ou organisationnels en vue de les maitriser.

Dans ce qui suit, nous allons aborder les différentes composantes du processus de
gestion des risques qui sont résumés sur la figure 1-4 :

Identification des sources de
dangers

)

I Estimation du risque I

Reéduction l

du risque I

A

-
>

Analyse des risques

Evaluation du risque I

Acceptation du risque

l Risque accepte I

Risque non

Figure I-4 : Processus de gestion des risques
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1.1.5.1 Analyse des risques

L’analyse du risque est définie dans [2] comme « [I’utilisation des informations
disponibles pour identifier les phénomenes dangereux et estimer le risque ».

C’est un processus de recherche, de reconnaissance et de description des risques qui
comprend l'identification des sources de risque, des événements, de leurs causes et de leurs
conséquences potentielles de facon systématique et permanente en vue de les estimer.

Il est notamment question de choisir un ou plusieurs outils pour mener 1’analyse des
risques et de retenir, si nécessaire, des échelles de cotation des risques et une grille de criticité.

> ldentification des sources de dangers

L’analyse des risques vise tout d’abord a identifier les sources de dangers et les
situations associées qui peuvent conduire a des dommages sur les personnes, I’environnement
ou les biens.

Cette étape vise a collecter I’ensemble des informations pertinentes pour mener le travail
d’analyse de fagon efficace. Outre la description fonctionnelle de 1’installation a étudier et de
son environnement, il est indispensable d’avoir clairement identifié [5] :

— les dangers associés aux installations ;
— les risques d’agressions externes sur 1’installation étudiée ;
— D’analyse des accidents survenus sur des installations similaires.

Elle peut faire appel a des données historiques (retour d’expérience), des analyses
théoriques, des avis d'experts et autres personnes compétentes et tenir compte des besoins des
parties prenantes.

A la fin des réseaux de cause a effet peuvent étre élaboré pour définir les scénarios
d’accident les plus plausibles [6].

» Estimation des risques

Consécutivement a cette identification, il s’agit d’estimer les risques en vue de les
hiérarchiser et de pouvoir comparer ultérieurement ce niveau de risque a un niveau jugé
acceptable [5].

L’estimation d’un risque se définit comme un : « Processus utilisé pour affecter des
valeurs a la probabilité et aux conséquences d'un risque. L'estimation du risque peut
considérer le colt, les avantages, les préoccupations des parties prenantes, et d'autres
variables requises selon le cas pour I'évaluation du risque » [7].

Son estimation peut étre effectuée de maniere qualitative ou quantitative (tout dépend
de I’outil de I’analyse) a partir :

— d’un niveau de probabilité que le I’événement non souhaité survienne ;
— d’un niveau de gravité des dommages.
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Risque = Probabilité x Gravité

Remarque : le terme « probabilité » peut étre remplacé par fréquence qui est le nombre
d’événements donnés par unité de temps.

Bien entendu, 1’acceptation de ce risque est subordonnée a la définition préalable de
criteres d’acceptabilité du risque. Ainsi, la finesse dans 1’estimation du risque dépend en
partie de ces critéres

1.1.5.2 Evaluation des risques

L’évaluation du risque désigne une procédure fondée sur I’analyse du risque pour
décider si le risque tolérable est atteint [2].Elle revient & comparer le niveau du risque estimé a
un niveau jugé acceptable ou tolérable.

L’évaluation des risques est un processus permettant d’évaluer les risques pour
garantir la sécurité. Cependant, il faut faire la différence entre les termes “analyse des
risques”, ou il s’agit simplement de dépister les risques, et “évaluation des risques”,
évaluation qui permet de classer les risques selon un degré d’importance. L’évaluation des
risques est un examen systématique de tous les aspects du travail[7].

L’évaluation des risques permet donc une meilleure organisation de 1’entreprise, ce qui
signifie un gain de productivité et une augmentation de la qualité.

Elle sert a établir:

— les possibilités d’élimination de dangers;
— les mesures de prévention ou de protection a mettre en place pour maitriser les risques.

1.1.5.3 Maitrise des risques

Le traitement des risques est la derniere phase de la gestion des risques a proprement
parler. Si 1’identification est a juste titre considérée comme déterminante pour la qualité de
I’analyse et 1’évaluation comme la phase la plus difficile de mise en ceuvre, le traitement des
risques est vraisemblablement la phase la plus lourde de responsabilité pour les gestionnaires
de risques [2].
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| Evaluation |

™

Analyse colut-benchce |
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Réduction des Risques
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technigure organisationnel juridigure

-

Traitement du risqure résiduel
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-
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Figure I-5 : Processus de maitrise des risques

La maitrise des risques est un processus conduisant a évaluer et choisir 1'une des
différentes possibilités de réduction ou de transfert des risques. C’est d’une maniére générale
I’ensemble des actions de mise en ceuvre des décisions de management du risque visant a les
ramener sous le seuil d’acceptabilité. Elle peut impliquer la surveillance, la réévaluation et la
mise en conformité avec les décisions [7].

L’objectif de la maitrise des risques est de prévenir et de réduire les risques
inacceptables par la mise en place de mesures de prévention ou de protection afin
d’atteindre le niveau de sécurité souhaité. Les actions de prévention (sécurité primaire) sont
prioritaires par rapport aux actions de protection (securité secondaire) ayant objectif de
réduire les conséquences d’événements dommageables tandis que les premiéres ont pour but
de limiter la possibilité de récidive des événements redoutés.

La maitrise des risques inacceptables nécessite 1’engagement de moyens financiers,
humains et techniques. Dans la plupart des situations, I’estimation de ces moyens repose sur
I’analyse cotit bénéfice.

Conts
A Cout total

Cout lié aux dommages

p Niveau de sécurité

optimum

Figure 1-6 : Analyse co(t-bénéfice
> Réduction des risques

C’est I’ensemble des actions entreprises en vue de diminuer la probabilité, les
conséquences négatives (ou dommages), associées a un risque, ou les deux [7].

La réduction des risques et de leurs conséquences peut étre opérée selon les aspects
techniques, organisationnels et juridiques. Pour chacun de ces aspects, il convient d’identifier
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I’ensemble des moyens (prévention, protection, formation, consignes, etc.) permettant de
ramener les risques a un niveau acceptable et donc supportable.

e Aspect technique

L’aspect technique est basé sur les concepts de prévention visant a réduire la
probabilité de survenance d’un risque et de protection visant a diminuer la gravité d’un risque,
mis en ceuvre dans le cadre de plans d’actions [8].

Probabilité Probabilité
A A
l SYSTEME SYSTEME
« N -
. SOURCE CIBLE
: ! «F
E |
_‘2 acceptable * acceptable Flex de dﬂf{gﬂf
Gl.m'['é Gmn; " , h " '
—_— Bariéres de prévention \ Basriétes de protection
Protection /

Figure I-7 : Prévention et protection-maitrise des risques

Les barriéres de prévention et de protection agissent respectivement sur le systéme
source et le systéeme cible.

e Aspect organisationnel

L’aspect organisationnel de la maitrise des risques consiste a élaborer différents
programmes pour la sécurité et la siret¢ de I’entreprise, en fonction de parameétres
réglementaires, des risques identifiés et des aspects matériels et humains. Il repose sur les
notions d’anticipation, de réactivité et de communication appliquées aux différents modes de
fonctionnement de ’entreprise (situation normale, dégradée ou de crise).

1.1.5.4 Suivi et révision

L’efficacité des mesures de réduction retenues en phase de traitement des risques est
conditionnée par le suivi rigoureux de leur mise en ceuvre et la continuité du processus de
gestion des risques. Le maintien du niveau de maitrise est assuré par l’information, la
communication et la formation.

L’information et la communication ont une double vocation : sensibiliser 1’ensemble
des membres de 1’organisation et développer une gestion des risques participative par une
intégration du personnel et du public au processus de décision. La formation et I’entrainement
sont nécessaires au maintien de qualification des unités opérationnelles chargées des moyens
de gestion de crise.

Les contrbles de suivi et de niveau de maitrise peuvent étre assurés aussi par des
actions ponctuelles telles que I’audit qui apporte un regard extérieur, ou bien par la mise en
place d’indicateurs de suivi, sous la forme de tableaux de bord qui favorisent un suivi intégré
a la politique de I’entreprise, mesurant 1’évolution du niveau de risque, les efforts engagés, les
résultats atteints [9].
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Mais aussi, par la documentation et le REX liés aux risques qui s’inscrivent eux aussi
dans un objectif de gestion et de capitalisation du patrimoine informationnel de I’entreprise. I
ne peut y avoir de gestion des risques en 1’absence d’une gestion de 1’information. La gestion
de I’expérience, partie intégrante de la gestion des dangers, signifie :

— conserver I’information en mémoire en organisant la collecte des données ;

— aider a comprendre par le REX (analyse des événements et des actions) ;

— utiliser I’expérience comme outil d’enseignement ou d’adaptation des anciennes
solutions.

I.1.6Analogie entre la gestion des risques et la sécurité

La securité est définie comme I'ensemble des mesures de prévention et de réaction
mises en ceuvre pour faire face a une situation d'exposition au risque, c'est-a-dire 1’ensemble
des conditions une fois réunis, font en sorte qu’une situation ne présente pas de risque
inacceptable.

Aujourd’hui, les sujets d’étude de la sécurité sont liés a trois domaines concrets
constitutifs du systéme : la matiére et le matériel, I’environnement naturel et organisationnel,
et I’homme seul ou en groupe.

Afin de sécuriser ces domaines, il faut découvrir les probléemes et mettre au point des
méthodes pour trouver des solutions.

Analyse et &valuation
1 ¥
N des risques

! T

Identification des sources Maitrise des risques

\\ de dangers Y— _/'

Gestion des risques

| Découvrir les problémes

Trouwver des solutions ‘

Figure 1-8 : Analogie entre la gesgtion des risques et la sécurité

De ce fait, la gestion des risques doit répondre avant tout a des exigences de sécurité,
celle-ci est relative a la sécurité des biens et des personnes, a la protection de I'environnement
et a I'amélioration des conditions de travail.

La maitrise des risques est une exigence que toute entreprise doit satisfaire, et pour cela,
I’emploi de méthode et d’outils d’analyse des risques est primordial, de ce fait la prochaine
étape sera dediée a cet effet.

1.2 Outils d’analyse des risques

Aujourd’hui les méthodes d’analyse des risques connaissent un fort développement en
nombre, ainsi qu’une spécialisation en fonction de leurs domaines d’application. Cette partie
se veut illustrative des méthodes a employer en matiere de gestion des risques décrites
précedemment.
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1.2.1 Classification des méthodes et outils d’analyse des risques

D’une maniére générale, I’évaluation du risque est probabiliste. Toute analyse de
risques qui se veut aussi exhaustive que possible ne peut se priver d’éléments d’incertitude.
Toutefois, s’agissant de la streté de fonctionnement d’une installation ou d’un systéme
présentant des risques industriels, I’approche déterministe reste 1’approche privilégiée.

Approche d'analyse de risque

- L 4

| DéEterministe | | Probabiliste |

w

| Combinées |

Figure 1-9 : Approche d'analyse des risques

1.2.1.1 Approche déterministe

L’approche déterministe a généralement été adoptée dans les domaines a haut risque
tels que nucléaire, militaire, transports guidés, ou le moindre risque significatifs est traqué et
réduit & la source. Elle consiste a recenser les événements pouvant conduire & un scénario
d’accident en recherchant le pire cas possible et en affectant une gravité extréme a ses
conséquences potentielles.

Dans le domaine de la gestion des risques, les approches déterministes se concentrent
sur 1’évaluation des conséquences d’un accident. La maitrise des risques consiste alors a
s’assurer de la maitrise des conséquences a 1’aide de techniques de modélisation (modéle
physique, modele de contrainte) et de calcul déterministe a partir de scénarios d’accidents
[10].

1.2.1.2 Approche probabiliste

L’approche probabiliste repose sur le calcul de probabilités relatives a 1’occurrence
d’événements faisant partie du processus de matérialisation d’un scénario d’accident donné.
Dans ce sens, la maitrise des risques consiste alors a démontrer que la probabilité de survenue
du risque est maintenue a des valeurs acceptables, si besoin est par la mise en place de
mesures destinées a les réduire. L’évaluation des risques repose alors sur une analyse
probabiliste des indices de probabilité et de conséquence.

Il s’agit d’une approche complémentaire qui permet d’analyser le dispositif de défense
en profondeur décidé a I’issue d’une approche purement déterministe, ceci a été le cas dans le
domaine nucléaire ou les techniques probabilistes viennent appuyer 1’approche déterministe
[10].
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1.2.1.3 Méthodes quantitatives vs qualitatives

| Approche d"analyse de risgque |

- -

| COuantitatives | | Qualitatives |

| Combinéges |

Figure 1-10 : Typologie des méthodes d‘analyse du risque

» Méthodes quantitatives

Les analyses quantitatives sont supportées par des outils mathématiques ayant pour but
d’évaluer la slreté de fonctionnement et entre autres la sécurité. Cette évaluation peut se faire
par des calculs de probabilités ou bien par recours aux modeles différentiels probabilistes tels
que les Chaines de Markov, les réseaux de Pétri, les automates d’états finis, etc.

Quoique I'utilité des méthodes quantitatives soit indiscutable, ces dernieres présentent tout
de méme un certain investissement en temps, en efforts et également en moyens (logiciels,
matériels, financiers, etc.). Cet investissement peut étre disproportionné par rapport a 1’utilité
des résultats attendus, se qui va pousser au court-circuit de 1’analyse pour laisser la place aux
approximations qualitatives (statistiques, retour d’expérience, jugement d’expert, etc.).

» Méthodes qualitatives

Il existe des méthodes qualitatives méme si certaines ménent parfois aux estimations de
fréquences d’occurrence avant la classification des risques, on cite : I’APR, I’AMDEC,
I’ Arbre de Défaillances ou I’ Arbre d’Evénements.

L’application de ces méthodes fait systématiquement appel aux raisonnements par
induction et par déduction comme I’ont trés bien expliqués Monteau & Favaro, dans leurs
ouvrage en 1990.

Les méthodes a caractére inductif ont une optique de recherche allant des causes aux
conséquences éventuelles. En contrepartie, les méthodes déductives ont pour but de chercher
les combinaisons de causes conduisant a des évenements redoutés.

| mMeéthodes d’analyse de risque qualitatives |

- -
| Deductives | | Inductives

| De I"'effet a la cause | | D la cause a Feffet |

Figure 1-11 : Typologie des types de méthode d'analyse

33



» Tableau récapitulatif

Chapitre I : Etat de 'art

Il existe un grand nombre d’outils dédiés a I’identification des dangers et des risques

associés a un procedé ou une installation, les suivants sont les plus fréquemment utilisés :

— I’Analyse Préliminaire des Risques (APR) ;
— I’Analyse des Modes de Défaillances, de leurs Effets et de leur Criticité (AMDEC) ;
— I’Analyse des risques sur schémas type HAZOP ou « What-if ? » ;

— D’Analyse par arbre des défaillances ;

— I’Analyse par arbre d’éveénements ;

— le Nceud Papillon.

Ces outils pris individuellement ou combinés permettent le plus souvent de répondre aux
objectifs d’une analyse des risques portant sur un procédé ou une installation. Néanmoins,
pour des problématiques particuliéres, il est nécessaire de faire appel a des méthodes
possédant un domaine d’application spécifique. C’est le cas par exemple pour la prise en

compte des effets dominos entre installations ou I’examen des erreurs humaines.

Tableau I-1 : Outils d’identification des dangers et des risques
Méthodes I Phases du cycle de vie du systéme
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APD + D ID + + + + + +
APR + DP ID + + + + + + +
AMDE D | + + + +
AMDEC DP | + + + + +
HAZOP D | + + +
What-If D I + + + | + + + +
AAD P D + + + + +
AAE P I + + + +
Neeud Papillon P ID + + + +
HRA + + + + +
MADS + D | + + + + +
MOSAR + D | + + + + + +
LOPA P | +
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D’une maniére générale, le choix de retenir un outil particulier d’analyse des risques
s’effectue a partir de son domaine d’application et de ses caractéristiques, il n’y a pas de bons
ou mauvais outils d’analyse des risques. Ces outils ne sont que des aides guidant la réflexion
et il convient donc de retenir les outils les mieux adaptés aux cas a traiter. D’ailleurs, ces
outils peuvent étre tout a fait complémentaires.

1.2.2 Méthode d’ Analyse de Dysfonctionnement des Systémes (MADS)

Le modele MADS, a été ¢laboré dans les années 1980 par un groupe d’ingénieurs du
CEA (Commissariat a I’Energie Atomique, France) et d’universitaires de I'TUT de sécurité de
Bordeaux, et c’est une modélisation systémique générale du danger.

L’univers du danger est formé de deux systémes appelés systéme source de danger et
systeme cible, en interaction et immergés dans un environnement dit actif. Les interactions
entre ces deux systémes se font sous forme de processus, ¢’est-a-dire d’échange de flux de
matiéere, énergie, information entre les deux systémes, dans le temps, I’espace et la forme [11].

Sur la base de la systémique, le groupe MADS a développé un modele de référence
appelé processus qui s’adapte a la problématique de la gestion des risques.

1.2.2.1 Principe

MADS est une étude du processus de dangers ou sont mis en relation une source de
danger et une cible a travers le phénomeéne appelé flux de danger. Le processus de danger peut
générer des processus d’enchainement et transformer une source de danger en cible [12].

L’origine du flux sera appelée source, la rupture d’équilibre concernant sa forme et/ou
son comportement sera nommeée source de flux. La partie influée par le flux sera appelée
cible, sa rupture d’équilibre sera nommée effet.

Il est & noter que cet effet peut lui-méme étre source (transformant ainsi une cible en
une source), ce qui traduit le phénomene d’enchainement d’événements non désirés que 1’on

appelle scénario.
de flux

Flux

Figure 1-12 : Processus de danger

MADS est basée sur le modele de processus de danger, représenté ci-dessous, qui a
pour objet de décrire I’enchainement des événements conduisant a une Situation dangereuse.

La liaison entre la source de danger et la cible s’effectue par I’intermédiaire d’un flux
de danger orienté de la source vers la cible. Sources, cibles et flux sont immergés dans un
champ de danger qui peut influencer 1’état du systéme source mais également 1’effet sur les
cibles et le flux.
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L’événement initiateur peut étre considéré comme la cause de I’activation de la source
de danger qui se traduit par I’occurrence d’un événement initial générateur d’un flux. Ce flux
peut étre un flux d’énergie, de matiére et d’information. Il provoque un événement terminal
qui peut avoir un impact sur les cibles exposées (individu, population, systeme technique,
environnement) conduisant a des effets divers. Il faut qu’il y ait présence simultanée dans
I’espace et le temps (champ de danger) d’une source de danger, d’un événement initiateur,
d’un événement initial et d’une ou plusieurs cibles, pour que le processus de danger puisse se
réaliser.

Le principe de base du modéle MADS est I'existence des éléments constitutifs du systéeme
suivants :

e Un ou plusieurs champs de danger : possibilité(s) de danger inhérente(s) a l'activité de
I'entreprise et déterminée(s) par son environnement spécifique.

e Un ou plusieurs éléments déclencheurs, amplificateurs et renforcateurs/atténuateurs :
éléments - interne ou externe - qui générent et accroissent le flux de danger qui
provoque les événements non souhaités et génére les effets du danger sur le systeme
cible.

e Un systeme source : événement initial non souhaité qui produit la situation de risque,
source du flux de danger.

e Unou plusieurs flux de danger : ampleur du danger.

e Un Systeme cible : systeme expose aux effets du flux de danger.

1.2.2.2 Déroulement

Le déroulement du modeéle MADS suit les étapes suivantes :

1.2.2.2.1 Modélisation

MADS fait appel a la modélisation systémique qui décompose le projet en sous-
systémes et permet de rechercher systématiquement les dangers présentés par chacun d’entre
eux ; ces sous systemes sont mis en relation pour faire apparaitre des scénarios de risques
majeurs[11].

La modélisation du systeme a étudier consiste en une décomposition sous forme de sous-

systemes a partir :

— de représentations du systeme (descriptions, schémas, plans, etc.) ;
— d’une visite du systeme ;
— d’échanges avec les acteurs du systeme [13].

La modélisation du systéme étudié permet d’atteindre deux objectifs cruciaux en analyse
de risques : I’exhaustivité et I’optimisation.
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1.2.2.2.2 Identification des sources de danger

La premiere étape dans la construction des processus source-flux-cible est bien
évidemment 1’identification des sources a I’origine potentielle des flux susceptibles
d’impacter une cible. Ce modele consiste a identifier toutes les sources, sous-systéeme par
sous-systéme. Nous utiliserons une liste de typologie des sources qui est représentée dans le
tableau I-2 :

Tableau I-2 : Tableau récapitulatif d’outils dédiés a I’identification des dangers et des risques

Code Type de danger

Al Appareils sous pressions

A2 Eléments sous contraintes mécaniques
A3 Elément en mouvement

A4 Elément nécessitant une manutention
A5 Systémes sources d’explosions d’origine physique autres que Al
A.6 Systémes sources de chute de hauteur
A7 Systémes sources de chute de plain-pied
A.8 Autres systemes sources de blessures
A9 Systémes sources de bruit et de vibrations
B.1 Systemes sources de réactions chimiques
B.2 Systémes sources d’explosion

B.3 Systemes sources de toxicité et d’agressivité
B.4 Systémes sources de pollution de I’atmosphére et d’odeurs
B.5 Systémes sources de manque d’oxygene
C.1 Electricité a courant continu ou alternatif
C.2 Electricité statique

C.3 Condensateurs de puissance

D Systémes sources d’incendie

E.l Systemes sources radiologiques

E.2 UC - IR — Visible

E.3 Lasers

E.4 Micro-ondes

E.5 Champs magnétique

F.1 Virus — Bactéries

F.2 Toxines

G Sources de par sa fonction

H Source d’origine humaine

La grille de typologie des sources, présentée dans le tableau I-2 distingue les systemes
sources de danger d’origine mécanique (A), chimique (B), électrique (C), les systemes
sources de danger d’incendie (D), radiologiques (E), les systémes sources de danger
biologique (F), sources de perte d’activité (G) et les systeémes sources d’origine humaine (H).

L’identification des sources ne doit s’envisager qu’une fois la modélisation terminée.
On procede ainsi €tape par €tape. L’analyse n’en sera que plus cohérente et plus efficace.

1.2.2.2.3. Association des événements

Une fois les sources identifiées, il faut leurs associer des événements, conformément au
modele MADS. On distingue (figure 1-13) :
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— Dévénement initial (EI) : c’est ’événement redouté li¢ a la source (rupture de
confinement, incendie, explosion, etc.) ;

— les événements initiateurs internes (EII) : sont les événements internes propres a la
source et qui peuvent initier & eux seuls I’occurrence de EI.

— les événements initiateurs externes (EIE) : sont les événements extérieurs a la source
de danger et qui peuvent initier a eux seuls I’occurrence de El. Un EIE est
obligatoirement un flux. En effet, dans la logique de MADS, cet EIE est
potentiellement généré par une source.

— les événements principaux (EP) : sont les flux générés par 1’occurrence de 1’EI et qui
peuvent produire des effets sur des cibles.

Evénements initiateurs Evenements initiaux

internes
E =T
i‘. _::.-:E'
Evénements initiateurs
externes

Sources
de flux

Evénement principal

Figure 1-13 : Association des événements selon le modéle MADS

1.2.2.2.4 Construction des processus

C’est a ce stade de I’analyse que la modélisation préalablement réalisée peut servir,
Construire un processus, ¢’est associer une source a une cible via un flux.

En effet, parmi les conseils répertoriés auparavant, il est bien précisé que les EIE sont
des flux, tout comme les EP. Le vocabulaire utilisé pour les EIE et les EP est donc identique.
De ce fait, I’association source-flux-cible se fait par simple concordance de vocabulaire entre
les EIE et les EP.

On ne doit jamais éliminer un processus avec I’argument que des mesures de maitrise
des risques existent et qu’elles empéchent donc la matérialisation de ce processus. C’est
justement ce que 1’on veut démontrer. On valide donc ces processus et on associera ensuite les
mesures de maitrise des risques qui permettent de justifier cette maitrise.

Effondrement

1
I P e S -

MNeige Chute de matériaux

Figure 1-14 : Exemple d’un processus de danger selon le modele MADS
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1.2.2.2.5 Construction des scénarios

Un scénario est un enchainement de processus, comme le montre I’exemple de la
figure 1-15:

Chute de neige

Effondrement Arrét Arrét
1

Chute de matériaux

en piéces

Figure 1-15 : Exemple d’un scénario d’accident selon le modéle MADS

Construire des scénarios a partir de I’application de MADS, c’est mettre bout a bout
des processus avec le simple principe qu’une cible devient source et ainsi de suite.

L’¢étude des scénarios et des effets domino, tels que réglementairement demandés, se
fait par simple lecture.

1.2.3 La méthode HAZOP

La méthode HAZOP est une méthode d’analyse de risque inductive et tres structurée
dont I’objectif est 1’identification exhaustive des risques a priori, c'est-a-dire avant que les
incidents ne surviennent méme si aucun historique d’incidents n’existe.

1.2.3.1 Historique et domaine d’application

L’entreprise britannique Imperial Chemical Industries (ICI) développa dans le début
des années 1970 une méthodologie des revues de sécurité, appelées Hazard and Operability
reviews (HAZOP), qui a rendu possible I’identification d’un plus grand nombre de risques en
faisant appel a une méthode systématique d’analyse par une ou plusieurs équipes de travail.

Cette technique s'est développée au sein de l'industrie chimique et pétrochimique apres
I'explosion catastrophique, en 1974, d'un nuage de 40 tonnes de cyclohexane a Flixborough en
Grande-Bretagne qui fit 28 morts et 89 blesses.

Par la suite, I’Union des Industries Chimiques (UIC) a publi¢ en 1980 une version
francaise de cette méthode dans son cahier de sécurité n°2 intitulé « Etude de sécurité sur
schéma de circulation des fluides ».

La méthode fut par la suite adoptée par la majorité des industriels de la chimie, de la
pétrochimie et du raffinage.

La méthode HAZOP est un outil formalisé, systémique et semi-empirique utilisé et
développé depuis quarante ans pour analyser les risques potentiels associés a I'exploitation
d'une installation industrielle. Elle permet d’apprécier le niveau de dangerosité d’une
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installation. Elle conduit a 1’élimination ou la diminution des risques techniques a la source,
en améliorant :

— la protection du personnel d’exploitation ;

— la protection de I’environnement et des populations avoisinantes ;

— la sécurité, I’opérabilité, la maintenabilité, la fiabilité et 1’intégrité physique de 1’outil
de protection.

1.2.3.2.Principe

La méthode HAZOP s’appuie sur la description détaillée des installations et des
procédés. L’équipe de revue HAZOP examine chaque élément particulier (systéme par
systéme, circuit par circuit, ligne par ligne, appareil par appareil, ect) afin de considérer d’une
maniere systématique les dérives possibles, grace a la combinaison entre les mots-clés (Pas
de, Plus de, Moins de, Trop de) et les parametres définis au cours de la conception, en vue de
décider si une situation dangereuse peut en reésulter et d’en identifier les causes et les
conséquences.

Mot-clé + Paramétre = Dérive

La norme CEIl 61882 propose des exemples de mots-clés dont 1’usage est
particulierement courant. Ces mots-clés sont repris dans le tableau ci-dessous, inspiré du
Tableau I-3 de la norme précitée.

Tableau I-3 : Exemple d'interprétation des mots-clés

Type de déviation Mot-clé Exemple d’interprétation
Négative Ne pas faire | Aucune partie de I’intention n’est remplie
Modification Plus Augmentation quantitative
quantitative Moins Diminution quantitative
A Présence d’impuretés — Exécution simultanée d’une autre
M?Jg:];»:;:?,gn En plus de opération / étape
a Partie de Une partie seulement de I’intention est réalisée
S’applique a I’inversion de 1’écoulement dans les canalisations
- Inverse 310 . L L
Substitution ou a I’inversion des réactions chimiques
Autre que | Un résultat différent de I’intention originale est obtenu
Plus tét Un événement se produit avant ’heure prévue
Temps . . YT .
Plus tard Un événement se produit aprés 1’heure prévue
) Avant Un évenement se produit trop tét dans une séquence
Ordre séquence - —— - - y
Apreés Un événement se produit tard tdt dans une séquence

Cette méthode est particulierement utile pour I’examen de systémes thermo-

hydrauliques,

pour

lesquels des paramétres (débit,

température, pression, niveau,

concentration, etc.) sont particuliérement importants pour la sécurité de 1’installation.

De par sa nature, cette méthode requiert notamment I’examen de schémas et plans de
circulation des fluides ou schémas Piping and Instrumentation Diagram (PID) [14].
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1.2.3.3 Déroulement

La méthode proprement dite comprend pour un procédé continu les étapes suivantes :

Sélectionner une section du procédé ;

Expliquer I’intention de la section ;

Sélectionner une variable processus ;

Appliquer une déviation ;

Lister les causes possibles de la déviation ;

Examiner les conséquences ;

Identifier les sécurités qui sont susceptibles de diminuer la probabilité d’occurrence

des causes du scénario identifié ;

8. Déterminer la probabilit¢é d’occurrence du scénario conduisant a la conséquence
identifiée

9. Comparer le niveau de risque identifi¢ avec les critéres d’acceptabilité des risques de
la compagnie

10. Développer les recommandations susceptibles de réduire les conséquences du scénario
a un niveau de risque acceptable ;

11. Répéter les actions 4 a 10 pour tous les mots-clés ;

12. Répéter les actions 3 a 11 pour toutes les déviations ;

13. Répéter les actions 1 a 12 pour toutes les sections.

No ko

| Chaoisir la partie du systEme 3 anabyser |

- r3
| Choisir un parametre de fonctionnament
| Chaoisir un mot-cle ¢

—

Est-c= dangereux avec kb

bon fonctionneament ?

e _ Prewvoir modifications
Verification siy a pas R
) qui permettent de
de nouvesu risque

detectarlz risque

P j— _—

y—>| Madification pour éfiminer, diminuer be |
Recharcher d'autres risgue

madifications ou

accepter le risque

D-esignatian d'un responsable pour la mis= 2n

aeuwre, b2 suivi, la werification d= la modification

| Autres mot-cle 7 Ii

| Autre paramatre de fonctionnement ? |7

Figure 1-16 : Déroulement de la méthode HAZOP
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1.2.3.4 Découpage

Le découpage d’une unité de procédé en différentes sections et la sélection des
paramétres process applicables sont des activités indissociables. L’application des principes
de découpage ci-dessous conduiront a des sections qui pourront étre analyser de maniére
exhaustive par I’équipe HAZOP avec un minimum de risque de survoler certaines déviations
dont les conséquences pourraient étre trés importantes [14].

e Principe 1 : Définir une seule section de type ligne pour une série d’équipement (non
majeurs) située sur une ligne process principale et si il n’y a pas d’autres lignes
connectes a celle-ci.

REACTEUR

Figure 1-17 : Exemple de découpage de la méthode HAZOP selon le principe 1

e Principe 2: Définir une seule section pour des équipements dans des services
identiques.

e Principe 3 : Définir une seule section supplémentaire si il y a des chemins différents
possibles pour le fluide process principal via d’autres lignes et ce quel soit le nombre
de lignes potentiel.

Figure 1-18 : Exemple de découpage de la méthode HAZOP selon le principe 3

e Principe 4: Définir des sections de type ligne entre les différents équipements
majeurs, méme si il n’y a pas d’équipement actif qui pourrait causer des variations du
parametres process.

Figure 1-19 : Exemple de découpage de la méthode HAZOP selon le principe 4

» Tableau exemple

Tableau I-4 : Exemple de tableau HAZOP

Unité:
Systéme:

Mot-clé Paramétre Causes Conséquences Détection Sécurités existantes Actions correctives Observation
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1.2.3.5 Limites et avantages

» Avantages

o Méthode simple a mettre en ceuvre et efficace pour les systemes thermo-hydrauliques ;

o Maéthode qui favorise le caractere systématique de la recherche des déviations, elle est
rigoureuse. Elle évite entre autres de considérer, tous les modes de défaillances
possibles pour chacun des composants ;

e Mise en commun des expériences. Réalisation de 1’étude au sein d’un groupe de
travail rassemblant différents métiers (sécurité, ingénierie, exploitation, maintenance,
etc.) ;

o Détection précoce des erreurs de conception et mise en place d'actions correctives.

» Limites

o Neécessité d'avoir une connaissance approfondie du systeme étudié et peut donc étre
plus difficilement réalisée sur un nouveau systeme ;

e Méthode limitée aux fluides ; ne fonctionne pas pour les systémes mécaniques ou
électroniques, ni pour les dérives liées aux facteurs humains ;

o Groupe de travail compétent a constituer ;

e M¢éthode d’analyse simple des dérives potentielles et trouvera ses limites dans la
combinaison simultanée de plusieurs dérives;

e Mc¢éthode permet difficilement d’analyser les événements résultant de la combinaison
simultanée de plusieurs défaillances ;

o Difficile d’affecter un mot clé a une portion bien délimitée du systéme a étudier. Cela
complique singulierement I’identification des causes potentielles d’une dérive.

1.2.4Layer Of Protection Analysis (LOPA)

LOPA est une méthode d’analyse des risques qui permet d’évaluer la réduction du
risque en analysant la contribution des différentes couches qui englobent I’ensemble des
barriéres de ’entreprises, tant organisationnelles que techniques, depuis la conception du
procédé jusqu’aux mesures de secours en cas d’accident.

Elle a été mise en ceuvre a partir des €volutions réglementaires qui ont conduit a un
plébiscite des analyses dites probabilistes. Il est demandé aux industriels d’expliciter le lien
entre les résultats de leur analyse et leurs choix en termes de mesures de maitrise des risques
(MMR).

La norme IEC 61511 a mis en lumiére le besoin de disposer de méthodologies
permettant de déterminer le niveau d’intégrité ou niveau de SIL requis pour les SIF (Safety
Instrumented Function). De ce fait, la norme IEC 61511 décrit un certain nombre de méthodes
permettant d’atteindre cet objectif. L’une d’entre elles est la méthode LOPA.

LOPA est une méthode semi-quantitative élaborée dans I’optique :

— de juger de I’adéquation entre les barrieres mises en ceuvre et le niveau de risque visé ;
— de statuer sur le besoin de mise en ccuvre de nouvelles barriéres ;
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— de définir les « exigences » minimales sur la probabilité de défaillance des barriéres a
mettre en place dans le cas ou les barriéres existantes ne permettraient pas de justifier
d’un risque acceptable ;

— d’évaluer la fréquence d’occurrence résiduelle d’un scénario d’accident.

1.2.4.1 Domaine d’application

La méthode LOPA est aujourd’hui principalement utilisée pour déterminer le niveau de
SIL a allouer aux SIS. De maniere plus large, elle permet de déterminer le nombre de
barriéres de sécurité indépendantes (IPL) a mettre en ccuvre dans le but de pouvoir justifier
d’un niveau de risque acceptable. La finalité¢ de la méthode est d’estimer le niveau de risque
résiduel en considérant I’effet des IPL[15]. Pour ce faire, il est nécessaire :

— d’une part, de calculer la fréquence d’occurrence du scénario d’accident (par an), ce
qui nécessite d’évaluer la fréquence d’occurrence des événements initiateurs et les
probabilités de defaillances de chaque IPL ;

— d’autre part, d’évaluer la gravité associée a la conséquence en cas de survenue de
I’accident.

1.2.4.2 Les différentes couches de protection

La méthode LOPA introduit le concept de « couches de protection » présenté en figure
I-20 et ceci dans une optique de réduction des risques car les industriels sont amenés a mettre
en place différentes barriéres prévues, soit pour prévenir 1’apparition d’un accident (barricre
de prévention), soit pour en limiter les conséquences (barriere de mitigation et de protection).
Ces moyens sont nombreux et diversifiés et ils sont mis en ceuvre pour intervenir de maniere
graduelle dans le temps.

Plans d'urgence site (7)

Protections post-décharge
{cuvette de rétention etc.) (6}

Sécurités physiques
{organe de décharge etc.) (5)

Alarmes et interventions
humaines (3)

Conduite du procédé (2)

Conception
du proceda (1)

Figure 1-20 : Différentes couches de protection suivant LOPA

En d’autres termes, ces différentes couches vont étre « sollicitées » tour a tour avec
pour objectif de « stopper » le déroulement du scénario d’accident ou d’en réduire les effets.

Ces huit couches peuvent étre réparties en trois catégories :

— les couches dites de prévention prévues pour « stopper » le déroulement de la
séquence accidentelle avant I’apparition d’un événement redouté ;

— les couches dites de mitigation prévues pour limiter les conséquences dans le cas ou la
survenue de 1I’événement redouté ne pourrait étre évitée ;
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— les couches dites de protection prévues pour « limiter » I’exposition des « cibles » vis-
a-vis des phénomenes dangereux liés a la réalisation de 1’événement redouté.

La répartition des différentes couches dans I’une des catégories précedentes est présentée
dans le tableau 1-5 qui suit :

Tableau I-5 : Différentes couches dans les différentes catégories selon LOPA

Catégorie Couches de protection

Couches de prévention Conception du procédé
Conduite du procédé
Alarmes et interventions humaines

Couches de mitigation/protection Systémes instrumentés de sécurité

Sécurités physiques (organes de décharge, etc.)
Protections post-décharge (cuvette de rétention, etc.)
Plans d’urgence site

Plans d’intervention

» Notion de couche de protection indépendante

La méthode LOPA introduit la notion de couche de protection indépendante (Indépendant
Protection Layer [IPL]). La définition donnée par le CCPs dans 1’ouvrage [16] au chapitre 6
est la suivante : « Une couche de protection indépendante (IPL) correspond a un équipement,
un systéme ou une action capable de prévenir la survenue des conséquences associées a un
scénario d’accident. Elle doit étre indépendante de 1’événement initiateur mais aussi de toutes
les autres couches de protection associées au scénario ».

Dans le cadre de I’application de la méthode, seules les barriéres de sécurité qui
verifient les conditions pour étre retenues comme IPL sont a valoriser dans le calcul de la
fréquence d’occurrence résiduelle du scénario.

Les conditions qui doivent étre vérifiés pour retenir une barriére en tant que IPL sont
présentées sur la figure 1-21 qui représente le processus de sélection d’une IPL.

L o barriégre e peut pas St

LTindapandancea
considarde conmmre TPL

ast-alla wvarifiegae 7

L ou

L efficacite peut-alla &ora
deamontras et justifiee 7

| MO

La barriégre ne paul pas St

MO
| considarde conmmre TPL

iLn

Le tamps de reponsa ast-il MO
am accord awec la cimatigus
du scanario 7

11 ew

| La probabilite de déafaillance || MNOM
paut-alle &tre avaluas
=t justifies 7

I 2 barriégre ne poaut pas St
considarde conmmre TPL

L o barriégre e peut pas St
considarde comme TPL

||OUI
~_

L3 barrere pout Stre retaenuws
covTrmre TPL pownr Ta LOoPa

Figure 1-21 : Processus de sélection d’une IPL
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1.2.4.3 Processus de déroulement

La méthode a pour vocation d’évaluer la fréquence annuelle résiduelle d’accident.
Pour ce faire, il est alors nécessaire de pouvoir quantifier les fréquences d’occurrence des
événements initiateurs et les probabilités de défaillances de chaque couche de protection.

Les principales étapes de la méthode LOPA sont décrites ci-dessous et reprises sur la
figure 1-22 :

1. ldentification de tous les scénarios plausibles

2. sélection d’un scénario d’accident ;

3. 1identification de I’ensemble des événements initiateurs pouvant étre a 1’origine du
scénario d’accident ;

4. ¢évaluation de la gravité des conséquences associées au scénario d’accident ;

5. identification de I’ensemble des mesures (ou couches de protection) qui permettent
de prévenir du déroulement du scénario d’accident ;

6. évaluation de la fréquence des événements initiateurs ;

évaluation des probabilités de défaillances a la sollicitation des différentes mesures;

8. évaluation de la fréquence d’occurrence du scénario d’accident en prenant en
compte le facteur de réduction lié aux mesures mises en place (fréquence
résiduelle) ;

9. définition des besoins en termes de barrieres supplémentaires.

~

| Selection des sceénarios d'accident devant faire |
I'obiet d'une analyse par la méthode LOPA

Etape 1

i
| Selection du premier |
scénarios d'accident

| Développement |
du scénarios d'accident

—— —
e ——
i .

Eiape 4 e - =

Etape I ! q i

| dentifidication des harriéres | | Evaluation de |a fréquence Validation/Evaluation de Iz gravité des
de sécurité existantes d'occurence de |'événement initiateur conséquences associées au scénario

i Etape5 i

| |dentification des couches de | i

—_—
1

Evaluation de la probabilité

| .
I

Fvaluation de |a fréquence résiduelle du scénari

de défaillance des IPL

d'accident (avec prise en copte des barriéres

Etape 6

Etzpe 7 i

| Evaluation de Ta criticite |
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= —_nouvelle barrigre 2 " T _arceptable?
Oui
hon e .
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s - =
le procéde T sténario?
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Fin de I'analyse

Figure 1-22 : Les principales étapes de la méthode LOPA
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Pour mener une analyse LOPA, il est nécessaire :

— de disposer de données permettant d’estimer la fréquence des causes initiatrices ;

— de disposer de données permettant d’évaluer les probabilités de défaillance des
différentes couches de protection valorisées (BPCS, alarme, etc.) ;

— de connaitre la fréquence cible a atteindre, c’est-a-dire la fréquence maximale
admissible pour que le risque soit acceptable (des critéres d’acceptabilité du risque
doivent donc étre définis).

1.2.4.3.1 Quantification des fréquences des événements initiateurs

D’apres [16], les événements initiateurs peuvent étre répartis en trois catégories :

— les événements externes : tels que les phénomeénes naturels, les agressions par effets
dominos, les agressions par impact.

— les défaillances d’équipements : telles que les défaillances des systémes de contrble,
des défaillances mécaniques.

— les erreurs humaines : telles que les erreurs ou omissions lors de la réalisation de
taches, les erreurs commises lors des tentatives de rétablissement d’un systéme.

L’évaluation de la fréquence d’occurrence des événements initiateurs est une étape
incontournable de la méthode LOPA. Pour évaluer I’occurrence d’un événement initiateur, il
est possible de se référer a :

— des banques de données ;
— des statistiques issues de 1’analyse du retour d’expérience de I’industriel, d’un groupe
ou d’un secteur d’activité.

1.2.4.3.2Quantification des probabilités de défaillance des barriéres

Il y’a deux types de barrieres :

» Barriéres actives: Boucles gérées par un BPCS ou Systemes instrumentés de
sécurité (SIS) ;

BPCS est un systeme qui geére le contrdle des processus et la surveillance des installations.
Il faudra entrer des instruments de détection et fournir une sortie sur la base des fonctions de
contrble, conformément a la stratégie de contréle de la conception approuvée. Il peut avoir :

— une fonction de régulation dont le but est de maintenir un procédé dans une gamme de
parameétres de fonctionnement predéfinis ;

— une fonction d’alarme dont le role est d’avertir que le procédé ne fonctionne plus dans
la gamme de parametres de fonctionnement prédéfinis (alarmes sur valeurs seuils) ;

— une fonction de commande du procedé dont le rble est de générer des actions en
automatique en cas de dépassement de valeurs seuils, par exemple.
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Un SIS définit un ensemble d’éléments permettant d’assurer une (ou plusieurs) fonction(s)
de sécurité. Les fonctions instrumentées de sécurité (SIF) sont généralement indépendantes du
BPCS ; ce principe permet de bien différencier la conduite d’un procédé des actions de
sécurité. Une SIF peut avoir deux fonctions :

— une fonction de prévention si la SIF est mise en place dans le but « d’empécher » que
le procédé n’atteigne des conditions de fonctionnement critiques;

— une fonction de mitigation si la SIF est mise en place dans le but de limiter les
conséquences en cas de survenue d’un événement redouté.

De ce fait LOPA définit deux principaux types de barriéres de sécurité pouvant étre
définies comme des IPL actives. Il s’agit des systémes suivants :

— BPCS qui inclut détecteur(s), systéeme logique et actionneur(s) ;
— SIF qui inclut détecteurs(s), systeme logique de sécurité et actionneur(s) ;

Les probabilités de défaillance associées a ces systéemes sont rappelées dans le tableau 1-6
proposées pour les SIF (caractérisés par un niveau de SIL) sont en accord avec les valeurs
rapportées dans la norme IEC 61511. Pour rappel, la probabilit¢ de défaillance d’une SIF
permet de déterminer son niveau de SIL (Safety Integrity Level) ou niveau d’intégrité de
sécurité. Il existe quatre niveaux de SIL allantde 1a 4 ;

— SIL 4 attribué au niveau de sécurité le plus « éleve » ;
— SIL 1 attribué au niveau de sécurité le plus « faible ».

Tableau I-6 : Probabilité de défaillance a la sollicitation des IPL

IPL PFD proposée pour la LOPA (par sollicitation)
BPCS 10"

SIF de SIL 1 10" ; 10°

SIF de SIL 2 1073107

SIF de SIL 3 10° 310"

Remarque : La notion de SIL s’applique au systéme de sécurité dans sa globalité et non pas a
un élément ou sous-ensemble de celui-ci.

> Barrieres passives : Ces barriéres regroupent 1’ensemble des dispositifs ne mettant en
jeu aucun systeme mécanique pour remplir sa fonction et ne nécessitant ni action
humaine, ni source d’énergie externe pour remplir sa fonction. Ces barriéres peuvent
agir aussi bien en prévention qu’en mitigation.
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1.2.4.3.3 Evaluation de la fréquence d’occurrence résiduelle du scénario

Apres avoir quantifié les fréquences d’occurrence des différents initiateurs et les
probabilités de défaillance des IPL identifiées, nous pouvons maintenant évaluer la frequence
d’occurrence résiduelle du scénario.

Le tableau 1-7 [15] résume les différentes formules de calcul qui peuvent étre utilisées
pour estimer la fréquence d’occurrence résiduelle d’un scénario.

Tableau I-7 : formules de calcul pour la fréquence d’occurrence résiduelle

Formule de calcul Conseqguence
L
£8 =F1 = T1PF2; Fuite du produit
#=1
L}
£ —fl lr[PF.D | Binarmration Fuite enflammés
(
fg=AFl anPFD Jxl{‘l Fnfiammation’ Fuite non enflammeée
=1
. \
F =1 xll._!PFD':f |><,|l?;,ré5“'c:e Personnel exposé & la fuite de produit
Ji= J
i n i
Fe =11 xi l_[PFDI:J; |><.F|‘nhmmm * Prrgsence Personnel exposé a la fuite enflammeés

£5=£1 xl HPF_D Jx{“l Plofiarmation? * Perasance < Paicssure Personnel exposé au seuil d'effet générant des blessures (toxigus)

‘o 5
fe=F1 ><| nPFD.-; lxﬂ—ﬁ"ﬁamm ¥ Poriconce * Paart Personnel exposé au seuil des effets générant la mort (toxigue)
[ .2 1 Personnel exposé au seuil d'effet générant des blessures
fie =F ><| HIPFD.? l"‘ﬁnﬂammau‘on * Pprgsance * Fhlessura (thermigue/surpression)
= J
Fo—fl [ PED ) Personnel exposé au seuil des effets générant la mort
(i 1_11 i | Finflammation = Ferasence * Fvort (thermigue/surpression)
i= J
MNotations :

! : frequence de la conséguence associée a I'éwénement initiateur 7 3 I'origine du scénario d'accident.
P}—Do- barrlqra de sécurité indépendante (IPL) numéro j vis-a-vis du scénario d'accident.
n mmmmmn : Brobablllte diimflammation.
. probabilité de présence du personnel dans la zone d'effet associée i la conséguence.
|ass._,,.e probahbilité de blessura.
Mot - DI'DDSDIHIQ de mort

Si on considére que le scénario étudié génére une fuite a I’atmosphére d’un produit qui
présente un caractere inflammable et toxique, il est alors nécessaire d’estimer la probabilité
d’inflammation et plus précisément, ce sont généralement deux probabilités qui doivent étre
définies :

— la probabilit¢ d’inflammation immédiate ;
— la probabilité¢ d’inflammation retardée.

En fonction des criteres retenus pour estimer le niveau de gravité a associer a la
conséquence du scénario, d’autres parameétres pourront étre inclus dans le calcul de la
fréquence résiduelle :

— la probabilité de présence du personnel dans la zone exposée a la conséquence (Si
I’évaluation de la gravité est faite en fonction du nombre de personnes impactées) ;

— la probabilité de blessure ou de mort en fonction du seuil et de la durée d’exposition a
un effet (surpression, toxique ou thermique).

49



Chapitre I : Etat de 'art

1.2.5 Paralléle entre la méthode HAZOP et la méthode LOPA

Bien que la réalisation d’'une HAZOP ne soit pas une condition pour mener une
LOPA, lorsque celle-ci intervient suite a une HAZOP, certains résultats de I’HAZOP
constituent des données d’entrée pour la LOPA[15]. Les liens entre les données disponibles
en fin d’HAZOP et les données nécessaires a la réalisation de la LOPA sont présentés dans la
figure 1-23 qui suit :

Ekmernts &1 donnses utlikas dans  LOPA

Elmants lssus. ERments nécessalres a CHonnSes Uil sos bors
da FHAZOP = LOFa da la LOFA

| De2=viation I

| Causas I | Evwanamant Indtataur I | Frequanoa de Féssnamant intiateur I

| Consdquanoes I | Consdguaroas I | Grarcis: dos oons-Squsces I

Bamisros da saowria |

Barrianes co =Sourts axistanies FFO ces barrdmes edsiamies
axistantas

Mouvelles Darrisres da seourtia clars FHAZCR

RS MU Meda bhoenis. ESrrines oo sscuris reccemima nosas I |

FFO des barmianss nacormimia mokss. I

Frdquancs du sodnarks: awec prisa am
oormpie des barridanes

Fréguarnaa
Inférieura & la

Proposiion dune nowsedla Darr i I
walgur cibda 7

| Analyss dun NoUYeEs So8nanks I

Figure 1-23 : Liens entre ’"THAZOP et la LOPA

Conclusion

Dans la premiére partie de ce chapitre nous avons mis en avant les concepts de base en
matiere de risque en général et de gestion des risques en particulier, car la mise en place de
moyens et de mesures pour atteindre un haut niveau de sécurité nécessite une maitrise
théorique et pratique de ces notions.

La deuxiéme partie quant a elle était dediée a la définition de quelques méthodes
pertinentes d’analyse des risques, les domaines d’applications de ces dernicres, ainsi que leurs
processus de mise en ceuvre, tout en mettant en évidence les avantages et les inconvénients
qu’ils présentent, ceci afin de justifier les choix opérés dans la partie pratique.
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Chapitre I1 : Présentation de l'entreprise

Introduction

L’ Algérie a acquis ces 20 dernieres années, une experience dans le domaine de GPL,
devenu un produit de large consommation (2,4 millions tonnes/an), répondant aux exigences
de la politique énergétique nationale. L’Algérie dispose d’un potentiel en GPL, qui peut
atteindre 9.7 millions tonnes/an, capable d’alimenter des programmes d’exportation. Le centre
vrac 165 est 1'un des centres les plus importants en Algérie et en Afrique, depuis sa
construction en 1984.

De ce fait, dans ce chapitre, nous présenterons tout d’abord le CV165, ses différentes
installations et activités, ensuite, nous décrirons les différentes barriéres de sécurité existantes
au niveau du site et enfin, nous allons mettre en revue quelques accidents survenus dans les
centres de stockage GPL similaires a travers le monde et en Algérie.

Ce chapitre va nous étre utile pour définir la méthodologie a suivre dans le but
d’apporter des éléments de réponses a notre problématique.

I1.1 Présentation de I’entreprise

11.1.1 Historique
Issue de SONATRACH, I’Entreprise du Raffinage et de la Distribution des produits
Pétroliers en Algérie (ERDP) a été crée par le décret N°80-101 du 06 avril 1980.

L’entreprise ERDP, est entrée en activité le 01 janvier 1982, sous le signe NAFTAL qui
est titre de deux syllabes :

— NAFT : Pétrole en arabe;
— AL : Algérie.

En 1987 par décret N°87/189 du 25 /08/1987 I’activité du raffinage est séparée de
I’activité distribution par la création de la société appelée NAFTEC.

A partir de 1998, elle change de statut et devient filiale & 100% du groupe
SONATRACH.

NAFTAL a pour mission principale, la distribution et la commercialisation des
produits pétroliers sur le marché national.

11.1.2 Présentation de I’entreprise NAFTAL

NAFTAL est une société nationale composée de trois grandes Branches qui sont :

— Labranche GPL (Gaz du Pétrole Liquéfie) ;

— La branche carburants (terre, AVM)

— La branche Commercialisation (Bitumes, pneumatique, lubrifiants et stations de
services).
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Les branches ont pour mission de définir avec la direction générale, la stratégie de
distribution et de commercialisation des produits pétroliers en veillant a assurer toutes les
conditions nécessaire a la bonne gestion des centres opérationnels de la société.

11.1.3 Présentation de la branche GP L

Crée le 15 octobre 1998, la Branche GPL a été chargée des activités liées au transport,
stockage, enfltage, distribution, promotion et développement des GPL de [’entreprise
NAFTAL surtout le territoire national.

Les principaux objectifs de la branche sont :

— Gérer, organiser, promouvoir et développer ’activité¢ d’enflitage et de distribution des
GPL (transport du GPL vrac par cabotage, canalisation et camion, stockage primaire et
secondaire, transport par route des GPL conditionnés) ;

— Commercialiser les GPL vrac et conditionner leurs emballages et accessoires ;

— Veiller au respect des normes et consignes de sécurité de toute la chaine des GPL
(transport, installations d’enfiitage et de stockage, bouteilles, citernes,
accessoires,...etc.).

11.1.4 Présentation du district GPL Alger

Le district GPL Alger fait partie des 19 Districts GPL implantés au niveau national
pour assurer la mission principale assignée a 1’activité GPL et répondre aux besoins de
consommateurs GPL.

A titre indicatif, I’organigramme du district d’ Alger se présente comme dans la figure
I1-1 suivante :

Direction

Fesponsable
t Sécunté industrielle

Service Informatique

Responsable
Sécurité industriells

l l ‘, | l

Département Département Département Département Département
Personnel et Finances et Commercial Technique et Exploitation
Moyen Comptabilité Maintenance
COmTune

Service Personnel. Service Comptabilité Service Vente. Service Maint, Install fixe. Service Transport

Service Ressources Service Trésorere. Service Planning Service Appro et
Humain. Méthodes. Distribution.

Service Moyens Service Budgets et Service Marketing. L Service Maint, Matériel Service Production
Commune. Coit.

Figure 11-1 : Organigramme du district d'Alger
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11.1.5 Présentation du centre vrac 165 :
04 unités de stockage sont rattachées au District d’Alger, il s’agit de :
e Centre emplisseur El Harrach
e Centre emplisseur 163 Sidi Arcine

e Dépot relais de stockage Bordj Ménail et
e Centre vrac 165 Sidi Arcine

Pour les besoins de notre, le CV 165 a été choisi comme un site pour étude de cas.

Pour ce faire, la présentation de son emplacement (par rapport au voisinage), son activité
(la nature) ainsi que le produit manipulé (spécificité et dangerosité) et les moyens mis en
ceuvre par I’exploitant est plus qu’une nécessité pour cerner notre problématique.

11.1.5.1 Situation géographique

Le centre est délimité par la raffinerie d’Alger au sud-ouest, au sud par Menasria, le
centre enfiteur 163 et eucalyptus a 1’est, des champs agricoles, 1’autoroute au nord et El
Harrach, Benghazi et 1’autoroute est-ouest au nord-ouest.

- e El-Jazair

e

Figure 11-2 : Situation géographique des centres VRAC et enflteur

11.1.5.2 Nature de ’exploitation

C’est un centre qui a été construit par I’entreprise francaise S.N.C.M.P, il a pour
mission le stockage et la distribution du GPL vrac (butane et propane) et G.P.L.C (60% de
butane et 40% de propane). Le Centre VRAC 165 dispose d’une capacité de stockage 6900
tonnes de biproduit (5500t de butane et 1400t de propane) a vocation régionale alimentant le
centre du pays (Alger, Tipaza, Blida, Djelfa, Boumerdes, Tiziouzou, Bouira).
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L’organigramme du centre VRAC 165 se présente comme dans la figure 11-3
suivante :

[ CHEF DE CENTRE ]

Sacritariat —j

Ingénisur Infommatiqus

Inspsctsurprincipal sdcurité

- Chef ds quart prévention interantion
[ Cellule siireté interne I e e ]
Ag=nt prévention intarvention
SERVICE SERVICE SERVICE
ADM & COMPTABILITE EXPLOITATION MAINTENANCE
SECTION MVT SECTION MAITNT INST
PRODUIT FIXE
SECTION LIVRAISON SECTION MATERIEL
VRAC ROULANT

[ SECTION AMAGASIN ]

Figure 11-3 : Organigramme de centre VRAC 165

11.1.5.3Constitution du centre VRAC 165

Le centre est constitué de :

— Terminal pipe ;

— Cinqg spheres de stockage (butane) et deux spheres de stockage (propane) qui sont
alimentées par pipe provenant de la raffinerie ou du navire (port pétrolier) ;

— Pomperies GPL;

— LesTlots de chargement constitués de 4 bras, deux bras de butane et deux bras mixtes ;

— Salle de contréle ;

— Pont bascule ;

— Station d’odorisation ;

— Niche mercaptan (produit odorisant) ;

— Réseau anti-incendie ;

— Sous-station électrique.

La figure 11-4 qui suit montre la disposition des différents équipements dans le CV 165.
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Figure 11-4 : Prise de vue aérienne du CV 165 Sidi Arcine

11.2 Principales activités du CV165

Le CV165 est le siége de plusieurs activités allant de la réception des produits a leurs
distributions, nous allons les énumérer dans ce qui suit.

Arrivée pipe line : Permet le remplissage simultané ou successif d’une ou plusieurs sphéres
par pipe line en provenance soit du port soit de la raffinerie.

Expédition : Permet le soutirage du produit d’une ou plusieurs sphéres et son expédition a
I’aide des pompes futures de 1’installation.

Déchargement camion : Permet la vidange d’une ou plusieurs camions simultanément ou
successivement vers une ou plusieurs spheres a 1’aide de compresseurs.

Chargement camion : Permet le remplissage d’un ou plusieurs camions simultanément ou
successivement a partir d’une ou plusieurs spheres a 1’aide des pompes GPL.
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Transfert : il se fait par :

a) Compresseur : permet le remplissage d’une ou plusieurs sphéres a partir de la vidange
d’une ou plusieurs autres spheres a 1’aide des compresseurs
b) Pompe :idem. a I’aide des pompes GPL.

11.3 Etude technique du CV165

Pour pouvoir comprendre le processus d’exploitation du CV165, nous avons jugé utile
d’étudier le fonctionnement technique de ses différentes activites.

> Réception des produits par Pipe

Une connexion sur le pipe 8’” GPL permet d’alimenter les spheres butane (collecteur
8’BLC 130) ou propane (collecteur 8’PLC 113).

La sélection du produit est effectuée par I’opérateur, un détecteur de densité (D.T.100)
ferme les vannes motorisées de sélection correspondantes (VBM100.1 pour butane et
VBM100.2 pour propane) si la sélection n’est pas correcte.

Le débit d’alimentation est de 250m>/h maxi.
> Expédition des produits
Chargement des camions

Les camions se connectent aux bras de chargement. Le liquide est aspiré des sphéres
(collecteur 12°° BLC pour butane et 12”’PLC 102 pour propane) par les pompes butane (P101
et 102) ou propane (P201 et 202) puis refoulé dans les camions (collecteur 6°° BLC 109 pour
butane et 4> PLC 107 pour propane).

Le gaz déplaceé est retourné dans la sphére correspondante par 1’intermédiaire des bras
gaz (collecteur 3> BGC 126 pour butane et 3> PLC 110 pour propane).

Le débit total de transfert est : 120 m*/h pour le butane et 60m*h pour le propane.
Expédition vers pipe
Par les pompes futures, on peut soutirer le liquide des sphéres butane ou propane.

Le débit maximum de soutirage par les lignes d’aspiration pipe est de 250m%h pour le
butane (pour 4 spheres).

> Transfert de sphere a sphére
Le transfert liquide d’une sphére a une autre peut se faire :

— Par les pompes :
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Le liquide aspiré sur une sphere par les pompes butane ou propane et refoulé dans une
autre par les collecteurs 6’” BLC 141 butane ou 4’ PLC 107 propane.

Les phases gaz des sphéres correspondantes sont mises en équilibre (collecteurs 3’
BGC 126 pour butane et 3°> PGC 119 pour propane).

— Par les compresseurs :

Les liquides des spheres sont mis en communication par I’intermédiaire des
collecteurs d’aspiration des pompes.

Le gaz est aspiré sur une sphere par compresseurs GPL (collecteur 4> BGC 122 pour
butane et 4’> PGC 118 pour propane) et refoulé dans 1’autre (collecteur 3°” BGC 126 butane et
3”” PGC 124 propane). Le gaz refoulé pousse donc le liquide de cette sphere.

Le liquide est ainsi transferé dans la sphére dans laquelle les compresseurs aspirent.
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Ces activités se font selon les deux processus figure 11-5 et 11-6 suivantes :
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Figure 11-5 : Schéma PID du process butane
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6 : Schéma PID du process propane

Figure 1l
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I1.4 Equipements principaux (Principales caracteristiques)

a) Spheres butane :
— b5sphéres SB1a SB5;
—  Volume 2150m*’
— Pression d’étude : 17,65 bar eff ;
— Pression d’ouverture des soupapes : 10 bar eff.
b) Spheres propane :
2 spheres SP1, SP2 ;
Volume 1500m?®;
Pression d’étude : 17,65 bar eff ;
Pression d’ouverture des soupapes : 17,65 bar eff.
c) Pompes GPL
e Pompes butane
— 2 pompes P101 - P102 ;
— Débit: 60 m*h;
— Pression différentielle : 5,5 bar ;
e Pompes propane
— 2 pompes : P201 — P202 ;
— Débit:30m°h;
— Pression différentielle : 5,5 bar.
d) Compresseurs GPL
— 3 compresseurs K101, K102, K103 ;

— Débit unitaire : environ 60m*h liquide selon conditions ;

— Pression différentielle : environ 2 bar.
e) llots de chargement
e Chaque ilot est équipé de :
— Systéme de prédétermination ;
— Brasliquide et gaz ;
— Dispositif de mise a la terre des camions.
e llot1et2 butane
— 1 bras liquide 3’ ;
— lbrasgaz?2’’;
—  Débit : 60m®/h.
e llot 3 butane ou propane
— lbras liquide 3’ ;
— lbrasgaz?2’’;
—  Débit : 30m%h.
¢ llot 4 butane ou propane
— 1 bras liquide 2’ et 1bras gaz 2’ ;
—  Débit : 30m%h.
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I1.5 Sécurité des équipements

» Compresseurs GPL : ils sont protégés par :

— Un contacteur de pression différentielle élevée DPSH pour chaque compresseur
pour éviter un fonctionnement avec le compresseur isolé a 1’aspiration ou au
refoulement ;

— Un contacteur de pression de refoulement élevée PSH pour chaque compresseur
pour éviter un fonctionnement avec refoulement fermé ;

— Un contacteur de pression basse d’huile PSL pour chaque compresseur, ceci en
cas de défaut ou manque d’huile.

» Pompes GPL : elles sont protégees par :

— Un contacteur de pression différentielle basse DPSL pour les pompes butane et
propane, ces contacts ont pour but de protéger les pompes en cas de cavitation
ou de défaut d’amorgage. Ils permettent par ailleurs d’arréter le déchargement
lorsque le débit est trés excessif ;

— Un recyclage de débit minimum : les contacteurs de débit PSL ouvrent les
vannes de recyclage FCV pour les pompes GPL lorsque le débit est trop faible,
ces vannes retournent le liquide aux sphéres SB ou SP par I’intermédiaire des
collecteurs.

La sphere vers laquelle le liquide est retourné est choisie par les vannes 3 voies 3VT
pour SB et 2VT pour SP.

En secours des pompes P101 et P102 de butane, les pompes P201 et P202 peuvent étre
utilisées sur butane en ouvrant la vanne VS258. Cette vanne est équipée d’un contact de fin de
course qui, lorsqu’elle est ouverte, maintient automatiquement les vannes d’aspiration des
sphéres propane fermées.

» Spheéres : elles sont équipées de :
— Un indicateur de niveau délivrant ;
e Un contact de niveau haut qui lance une alarme visuelle et sonore ;
e Un capteur de niveau bas qui arréte les pompes utilisées sur la sphere ;
— Un capteur de niveau trés haut qui ferme les vannes d’alimentations et
commande 1’arrét des pompes ;
— Un capteur de pression haute qui ferme les vannes d’alimentation.

» Soupapes d’expansion thermique : les soupapes installées sur les tuyauteries évacuent
le surplus de pression.

La vanne 3 voies 3VT 111 butane permet de diriger 1’évacuation des soupapes
installées sur les tuyauteries soit vers SB1, soit vers SB2 ou les deux simultanément.

La vanne 3 voies 2VT 112 propane permet de diriger 1’évacuation des soupapes
installée sur les tuyauteries soit vers SP1, soit SP2 ou vers les deux simultanément.
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» Réseau anti-incendie : Un réseau maillé alimenté par les pompes incendie P301, 302,
303 permet de fournir de I’eau incendie :
— Aux couronnes d’arrosage des spheres ;
— Aux pulvérisateurs en pomperie GPL et aux ilots de chargement ;
— Aux divers canons a eau et bornes incendie.

Le réseau est maintenu sous pression par les pompes “°’JOKEY’’ P304 et 305 (soit une
pression de 07 bar).

> Refroidissement des sphéres : En cas de température extérieure élevée, les spheres
peuvent étre arrosées par ouverture des vannes VPM propres pour chaque sphére. Ces
vannes sont commandees :
— Automatiquement en cas de haute température dans la sphere ;
— Addistance et depuis le tableau de la salle de contrdle ;
— Localement par commande manuelle.

» Isolement des équipements, arrét d urgence
1) lIsolement des équipements
Il est assuré par des vannes motorisées pneumatiques d’isolement, commandées a
distance et a fermeture par manque d’air, installées sur les canalisations suivantes :
— Tuyauteries reliées aux sphéres ;
— Postes de chargement / déchargement.
2) Arrét d’urgence :
Un systeme de boutons poussoirs permet de :
a) Fermer les vannes motorisées dans la zone des sphéres.
b) Fermer les vannes motorisées des bras.
c) Arréter les pompes et compresseurs GPL.

» Détection GAZ et incendie
1) Détecteur de gaz
Ces détecteurs délivrent 2 seuils :
— Premier seuil : pré-alarme ;
— Deuxiéme seuil : alarme.

lls sont installés :

— Un sous chaque sphere a proximité de la sortie liquide : XAG 131 a
137;
— 3 en pomperie : XAG 138, 139, 140.

Le deuxiéme seuil d’alarme de ces détecteurs délivre une alarme sur le tableau de la
salle de contrdle, qui provoque la fermeture des vannes motorisées des sphéres et 1’arrét des
pompes et compresseurs.

2) Détecteur d’incendie de type thermovélocimetriquesont installés :
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— aux postes de chargement (6 détecteurs) ;
— en pomperie (4 détecteurs).

Ces détecteurs deélivrent des alarmes par zones et provoquent :

— La fermeture générale des vannes d’isolement ;
— L’ouverture des vannes motorisées d’eau d’incendie correspondantes.

> Bris de glace : Un systéme d’alarme par “’bris de glace’” est installé. Ces “’bris de
glace’” sont installés :
— Dans la zone des spheres: un par sphére provoquant une alarme et
I’ouverture des vannes incendie correspondantes ;
— Dans la pomperie GPL provoquant une alarme et 1’ouverture de la vanne
incendie ;
— Dans le batiment administratif délivrant une alarme.

11.6 GPL, origine et propriété

11.6.1 Origine du GPL

Le Butane et le Propane, appelés couramment GPL sont des Gaz de Pétrole Liquéfiés. Il
s’agit de dérivée du pétrole et du gaz naturel, donc il provient de deux origines :

e les champs de gaz pour plus de 60%. En moyenne, un champ de gaz naturel fournit
prés de 90% de méthane (CH,4) mais aussi 5% de propane et 5% d'autres gaz dont le
butane.

e les raffineries de pétrole pour moins de 40%. Lors du raffinage du pétrole brut, le
butane et le propane constituent entre 2 et 3 % de I'ensemble des produits obtenus. Ils
constituent les coupes les plus légeres issues de la distillation du pétrole brut.

Le propane et le butane se différencient I’un de I’autre par la température et la pression
auxquelles ils passent de 1’état gazeux a 1’état liquide. A pression atmosphérique (1,013 bar),
le propane devient liquide en dessous de -42°C tandis que le butane passe a cet état des que la
température descend en dessous de 0°C.

L’usage des GPL est aujourd’hui largement répondu en raison de leur facilité de stockage
et de transport. Leur distribution a débuté dans des bouteilles des les années 1930 et s’est
étendue avec le développement du stockage en citernes (ou « vrac ») dans les années 1960
[17].

11.6.2 Propriétés des GPL

Le Butane et le Propane partagent de nombreuses caractéristiques :

e incolores;
e inodores a 1’état naturel (pour des raisons de sécurité, on y ajoute d’un odorisant
(mercaptan), qui par son odeur bien caractéristique permet de détecter toute fuite) ;
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e non toxiques et non corrosifs (mais dessoudent le caoutchouc, la graisse et 1’huile) ;

Les GPL sont les seuls a étre gazeux a pression et température ambiante (1,013 bar et
15°C) et a se laisser liquefier sous faible pression (propane a 7,5 et butane a 1,5 bar). Cet état
liquide permet de les manipuler, de les transporter et de les stocker dans de faibles volumes.
En effet, 1 litre de butane liquide libere 239 litres de gaz et 1 litre de propane liquide libere
311 litres de gaz.

Le GPL étant plus lourd que l'air, contrairement au gaz naturel, il risque, en cas de fuite,
de s'accumuler au niveau du sol et dans les parties basses, Cela entraine un danger d'explosion
lorsque l'accumulation forme un mélange GPL/air adequat et qulil y a une source
d'inflammation. Cela entraine également un danger d'asphyxie, puisque le GPL remplace l'air
et diminue donc la concentration en oxygene. C’est pour cela qu’on y ajoute du mercaptan
[18].

Néanmoins, ils se distinguent par deux éléments :

e leur pression de liquéfaction (passage de I’état gazeux a 1’¢état liquide) ;
e leur température d’ébullition (a laquelle un liquide se vaporise).

11.6.2.1 Limite d’inflammabilité

Les gaz GPL sont inflammables dans des limites faibles, la combustion n’est possible
que si le mélange (air + carburant) est réalisé suivant certaines proportions comprises entre
ces limites.

Les vapeurs des GPL constituent donc avec I’air un mélange inflammable et
dangereux. Leur domaine d’inflammabilité dans 1’air a 20°C et sous 1 atm varie de 2 a 10 %
(% volumique). Ce mélange est détonnant au contact d’une source de chaleur (flamme ou
étincelle). Une fourchette plus restreinte que les autres gaz. A titre de comparaison, la plage
d’inflammabilité dans I’air intervient entre :

e 4et75% dans le cas de I’hydrogéne ;
o 25 et80 % dans le cas de ’acétylene ;
e 5et 15 % dans le cas du gaz naturel.

11.6.2.2 Influence des gaz GPL sur certaines matiéres

Les gaz GPL n’ont aucune action corrosive sur les métaux, ils n’attaquent donc pas les
récipients qui les contiennent, par contre ils dissolvent certaines substances comme 1’huile, la
graisse, les vernis et provoquent un gonflement important du caoutchouc naturel.

Dans une installation fonctionnant au GPL, les joints, les membranes et les conduites
souples doivent étre fabriquées en caoutchouc synthétique. D’autre part il faut éviter de mettre
les GPL en présence des huiles et des graisses.
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11.6.3 Caractéristiques commerciales du butane et du propane

Le butane et le propane commercialisés ne sont pas des produits chimiquement purs
mais des mélanges d’hydrocarbures répondant a des spécifications officielles bien définies.

Le tableau I11-1 représente les principales propriétés des GPL commerciaux :

Tableau I1-1 : Résumé général des caractéristiques des GPL commerciaux

Caractéristiques

Butane commercial

Propane commercial

Nom chimique

Butane

Propane

Formule empirique

CsH1o

CsHs

Composition de la substance

83% Cetl7%H

82% Cet18%H

Masse volumique moyenne :

- Alétat liquide & 15°C 0,58 Kg/dm® 0,51 Kg/dm®
- A Dl’état gazeux de 15°C et 1013 | 2,44 Kg/m® 1,87 Kg/m®
mbar

Densité par rapport a I’air 2,07 1,56
Température d’ébullition a 1013 mbar | -0,5 °C -42 °C
Pression de vapeur relative

- A-5°C 0,8 bar 5,2 bar

- A+15°C 1,7 bar 7,5 bar
Chaleur latente de vaporisation a 15| 362 Kj/ 100,5 Wh/ 86,5 | 356 Kj/ 98,8 Wh/ 85
°C/Kg Kcal Kcal
Pouvoir comburivore 29,5 m*/m’ 24,8 m°/m’
Limite d’inflammabilité dans I’air

- Inférieure 1,8% 2,4%

- Supérieure 8,8 % 9,3%
Composition théorique des produits
d’une combustion  neutre (au
condensée) 14% 13,7%

- CO2 86% 86,3%

- N2
Température d’auto-inflammation 510 °C 490 °C
Vitesse de combustion 30 cm/sec 30 cm/sec
Température de décomposition 400-435 °C 425-460 °C

I1.7 Cadre réglementaire, normatif et retour d’expérience associé au

CV165

11.7.1 Cadre réglementaire et normatif

L’activité industrielle est susceptible de générer des dangers aussi bien pour I’homme que
pour son environnement ; par conséquent il a été nécessaire de mettre en place un cadre Iégal
afin de connaitre et prévenir les risques de ces activités.

L’ Algérie a, depuis I’indépendance, adopté de nombreux textes (ordonnances, lois, décrets
et arrété) en matiére de risque, de sécurité et de la protection de I’environnement, elle a
également adhére a plusieurs conventions internationales.
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Dans ce qui suit, nous allons rapporter la réglementation applicable aux installations a

haut risque industriel dites classées pour la protection de 1’environnement qui sont définit
selon la réglementation comme étant, toute unité technique fixe dans laquelle interviennent
une ou plusieurs activités figurant dans la nomenclature réglementaire des installations
classées dont fait partie le Centre VVrac 165 [19].

11.7.1.1 Réglementation algérienne

Décret n°85-232 du 25 aolt 1985, relatif a la prévention des risques de catastrophes
qui a pour but de mettre en ceuvre les mesures et normes réglementaires et techniques
de nature a éliminer les risques susceptibles de mettre en danger la sécurité des
personnes, des biens et de I’environnement ou a réduire les effets.

Loi n°88-07 du 26 janvier 1988, relative a I’hygiéne, la sécurité et la médecine du
travail. Cette loi a pour objet de définir les voies et les moyens ayant pour but
d’assurer aux travailleurs les meilleurs conditions en matiere d’hygiene, de sécurité et
de médecine de travail et de désigner les personnes responsables et organismes
employeurs chargés de I’exécution des mesures prescrites.

Décret exécutif n° 03-451 du 1 décembre 2003 définit les régles de sécurité
applicables aux activités portant sur les matiéres et produits chimiques dangereux ainsi
que les récipients de gaz sous pression.

Loi n° 03-10du 19 juillet 2003relative a la protection de l'environnement dans le
cadre du développement durable. La présente loi a pour objet de définir les regles de
protection de I’environnement dans le cadre du développement durable.

La loi n° 04-20 du 25 décembre 2004 relative a la prévention des risques majeurs et a
la gestion des catastrophes dans le cadre du développement durable.

Décret exécutif n°06-198 du 31 mai 2006 définissant la réglementation applicable
aux installations et établissements classés pour la protection de I’environnement qui a
pour objet de définir les régimes d’autorisation et de déclaration d’exploitation des
établissements classés, leurs modalités de délivrance, de suspension et de retrait, ainsi
que les conditions et modalités de leur controle.

Décret exécutif n° 07-144 du 19 mai 2007 fixant la nomenclature des installations
classées pour la protection de I’environnement.

Décret exécutif n° 09-335 du 20 octobre 2009 fixant les modalités d’élaboration et
de mise en ceuvre des plans internes d’intervention par les exploitants des installations
industrielles.

Décret exécutif n°14-349 du 8 décembre 2014 fixant les conditions de mise en
conformité des installations et des équipements relevant des activités hydrocarbures
[20].

11.7.1.2 Réglementation européennes

La directive n°89/391/CEE du conseil des communautés européennes du 12 juin
1989, dite « directive cadre », définit les principes fondamentaux de la protection des
travailleurs. Elle a placé I’évaluation des risques au sommet de la hiérarchie des
principes généraux de prévention.
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La directive n°96/82/CEE (directive SEVESO 11) du 9 décembre 1996 concernant
la maitrise des dangers liés aux accidents majeurs impliquant des substances
dangereuses. Cette directive a pour objet la prévention des accidents majeurs
impliquant des substances dangereuses et la limitation de leurs conséquences afin
d’assurer de fagon cohérente et efficace des niveaux de protection élevés.

11.7.1.3 Normes internationales

Les normes internationales ont évolué dans un autre sens, car elles étaient préoccupées de
certification, et ont plut6t progressé pas a pas.

Le systéme de management de la qualité ISO 9001 a servi de base a la mise en ceuvre
d’un systéme de gestion de I’environnement ISO 14001 qui traite des pollutions
accidentelles et continues, mais est peu orienté vers la gestion des risques.

La gestion de la santé et de la sécurité a été élaborée en suivant le modele 1ISO 14001
pour aboutir a la spécification OHSAS 18001 qui est définie comme étant un
ensemble d’¢éléments interdépendants destinés a établir des politiques et des objectifs
de santé-sécurité au travail et a les réaliser en mettant en place les moyens et les
mesures nécessaire.

11.7.2 Conformité du centre VRAC 165 aux prescriptions réglementaires et normatives

Le tableau I1-2 résume la conformité du CV165 aux prescriptions réglementaires et

normatives nationale et européennes.

Tableau I1-2 : Synthése de I'étude de conformité réglementaire et normative du CV 165

Situation du complexe
Réglementation Désignation Non Commentaires
Conforme
conforme

Réglementation applicable aux | Décret exécutif n° 06-198 Oui Le centre VRAC 165 fait
installations classées (IC) pour la ["Décret exécutif n° 07-144 partie des ICPE
protection de I’environnement Oui conformément a ce décret.
Réglementation relative a | Loin°88-07 Le centre VRAC 165 est
I’hygiéne, la sécurité et la Oui conforme a cette loi.
médecine au travail
Réglementation relative a la | Décret n°85-232 Oui Le centre VRAC 165 est
gestion des risques majeurs et des Décret exéoutif n° 03-451 Oui conforme a ce décret par la
catastrophes ——— : mise en place d’un PIL

La loi n° 04-20 Oui

Décret exécutif n° 09-335 Oui
Réglementation relative a la | Loin°03-10 Le centre VRAC 165 est
protection de I’environnement dans Oui conforme a cette loi.
le cadre du développement durable
Réglementation relative a la | Décret 14-349 Le centre VRAC 165 est
gestion des installations relevant a Oui conforme a ce décret.
’activité des hydrocarbures
Normes 1ISO 9001 V2008 Oui Le centre VRAC 165 Est

ISO 14001 Non certifié

OHSAS 18001 Non
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Synthese :

- La haute direction du CV 165 met la sécurité au centre de ses préoccupations et cela
en se conformant a toute la réglementation nationale et internationale.

- La réglementation algérienne est trés riche en matiere HSE et le CV165 avec la
collaboration de la direction de NAFTAL, se met a jour a toute nouvelle publication
grace a une cellule de veille réglementaire tres efficace.

- Compte tenu de ses installations trés complexes d’une part et I’utilisation de produits
inflammables et explosifs d’autre part, le centre est classé pour la protection de
I’environnement.

- Ces reglementations ont permis au CV165 de mettre en place un plan de gestion
environnementale PGE et un systéme de gestion de la sécurité SGS.

- Pour une satisfaction du client irréprochable, surtout lors des exportations de ses
produits, le CV 165 a été certifie ISO9001 VV2008.

11.7.3 Retour d’expérience lié au stockage des GPL

Le retour d’expérience consiste en 1’analyse des faits passés et de leur contexte pour
réutiliser la connaissance qui en découle.

L’expérience et le risque sont deux notions liées par un mécanisme trés naturel. En
effet, I’identification du risque se fait généralement par un retour d’expérience issu de la
mémoire des acteurs ou des différentes sources mises a leur disposition. Lorsqu’un risque est
identifi¢, 1’acteur analyse celui-ci et choisit une politiqgue de maitrise pour 1’événement
considere.

L’interaction entre le retour d’expérience et le risque est forte car en milieu industriel,
les décisions sur les risques doivent souvent étre trés argumentées et les colits d’application
généeralement chiffrés. Il est donc nécessaire d’établir des indicateurs pour fournir aux
décideurs les outils dont ils ont besoin pour prendre les bonnes décisions. Pour pouvoir
construire ces indicateurs, la formalisation des processus de retour d’expérience et
I’évaluation objective des risques est indispensable [21].

Ainsi le retour d’expérience constituera pour les besoins de notre projet une banque de
données trés importante que ce soit pour I’identification des sources de dangers ainsi qu’a
’attribution des probabilités de leurs apparitions.

Les deux tableaux 11-3 et 1I-4 nous renseigneront sur 1’accidentologie liee aux
installations de GPL a I’échelle  international et  national  [22].
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Tableau I1-3 : Accidentologie lies aux stockages de GPL-ARIA

Accidents / Lieu Equipement Types de Scénarios Conséquence
produit
Raffinerie Feyzin, L'installation de stockage de GPL (quatre | Liquides Trois sphéres de butane | -Le village de Feyzin, distant d’environ 400 meétres est touché
France, 04/01/1966 sphéres de propane de 1200 m3, quatre | inflammables | s'ouvrent sans donner | par les ondes de surpression successives. Au total 11
spheres de butane de 2000 m3, ainsi que | propane / matiére a un BLEVE. réservoirs sont détruits, des missiles sont projetés jusqu'a 800
deux réservoirs cylindriques horizontaux. butane metres. L'accident causa 18morts et 84 blesseés.
Ixhuatepec, Mexico, Le site de stockage était constitué de 4 [ GPL Série de BLEVE sur une | -Quelques minutes apres l'inflammation du nuage, deux des
Mexique sphéres de GPL, d'un volume unitaire de installation de GPL plus petites spheres donnent matiere a des BLEVE,
19/11/1984 1600 m3, de deux sphéres de 2400 m3 de engendrant la formation d'une boule de feu (d'un diamétre
volume unitaire et de 48 réservoirs évalué, sans certitude, a 350 ou 400 metres) ainsi que
cylindriques horizontaux. I'éjection d'un ou deux réservoirs cylindriques.
-Les effets thermiques et I'éjection de fragments entrainent,
par effet domino, d'autres BLEVE.
-Cet accident causa au total le décés de plus de 500personnes.
Il'y eut environ 7000 blessés et 39000 personnes évacuées.
Des fragments de sphéres furent retrouvés a plus de 600
metres.
RAFFINERIE D'un réservoir sphérique d'isobutane d'une | Isobutane Succession de BLEVE -Le nuage est enflammé par une source non identifiée et un
(TEXAS CITY, capacité de 800 ms feu de type chalumeau se forme a la fuite. Moins d'une
TEXAS, minute apres, la sphére donne matiere a un BLEVE. Plusieurs
USA,30/05/1978) BLEVE de petits réservoirs se produisent ensuite, puis 20
minutes plus tard, une autre explosion survient. Il s'agit du
BLEVE d'une autre sphere de 800 ms de capacité.
LOS ALFAQUES, Un camion transportant 23,5 tonnes de | Propyléne Un BLEVE se produit | La citerne est fissurée et I'inflammation du rejet gazeux qui se
ESPAGNE, propyléne engendrant notamment une | forme entraine une augmentation de la pression interne et une
11/07/1978 boule de feu. détérioration des parois de la citerne. Consécutivement a une
premiere explosion, un BLEVE se produit engendrant
notamment une boule de feu. Cet accident fut la cause de 216
morts et plus de 200 blessés dans un rayon de 125 m
(Lees,1996).
ARIA N° 100, Une fuite de GPL issue de l'unité de | GPL Explosion suite a une fuite | Une explosion (cause d'allumage indéterminée) et un

Le 19/08/1988, JAPON

ASAHIKAWA

compression des gaz résiduels dans
I'atelier d'inspection et de remplissage des
bouteilles.

de GPL.

incendie; 1207 bouteilles sont détruites au cours du sinistre
qui a fait 3 morts et 2 blessés sur le site. Les trains sont
arrétés et la production électrique est perturbée.
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(KAMENA VOURLA) | Camion-citerne contenantl8 tonnes de | GPL BLEVE Une fuite de GPL qui s’enflamme, Trente minutes plus tard,
GRECE, le 30/04/1999 | GPL. un BLEVE se produit. la formation d’une boule de feu
d’environ 100 m de rayon et 150 m de hauteur. De grosses
gouttes de GPL liquide en feu pleuvent sur des distances de
300 a 400 m.
ARIA N° 36310, Dans un dépdt de GPL de 1250 m3 une | GPL Fuite enflammée sur vanne | La fuite enflammée perdure pendant 35 min, le temps
le 25/06/2009; France, | fuite de propane se produit vers 14h45 sur de purge nécessaire pour briler le propane présent dans la canalisation
Port-La- Nouvelle. une vanne de purge d'une des pompes des3 de 250 mm de diametre et de 20 m de long entre la vanne de
réservoirs sous talus (2 x 500 m3 + 1 x 250 sectionnement en soutirage du réservoir et le point de fuite.
m3), mis en service début juin en Apres extinction, la vanne de purge est refermée
remplacement de 3 sphéres aériennes; le manuellement ; le POI est levé a 15h40. Aucun blessé n'est a
jet vertical de gaz (7 bar) de 6 a 8 m déplorer ; les eaux de refroidissement ont été confinées sur le
s'enflamme en moins de 5 s. site. La fuite de gaz est estimée a 350 kg.
ARIA N° 29590, Dans une raffinerie, un "flash"de GPL se | GPL Flash de GPL Le jour de l'accident, le chargement d'une citerne est en cours
le 23/04/2004 produit lors d'un transfert entre un quand le raccord vissé entre le bras de chargement et la
Allemagne stockage fixe et une citerne routiére citerne fuit. Le nuage ainsi formé s'enflamme enveloppant le
chauffeur. Ce dernier, grievement brilé, décédera de ses
blessures par la suite.

Tableau I1-4 : Accidentologie lies aux accidents de stockage de GPL en Algerie - ARIA

Accidents / Lieu

Equipement

Cause

Conséquence

2004 - EL KHEMIS

Bras de chargement

Flash

2004 — BLIDA

Canalisation enterrée du poste chargement

Corrosion interne

Fuite de GPL non enflammée

Mardi 31 Aodt 2004 (Jetée M6/GP1/2)

Bras de chargement

Frottement de brides (création de I’électricité statique)

Fuite de propane enflammée

2005 — BERRAHAL

Soupape de ligne

Dysfonctionnement de la soupape

Fuite de GPL non enflammée

2005 — Bourdj Bou-Arreredj

Soupape d’une citerne

Dysfonctionnement de la soupape

Fuite de GPL non enflammée

2007 — SKIKDA

Canalisation 6

Corrosion interne

Fuite de GPL non enflammée

2007 - BERRAHAL

Soupape d’une citerne

Augmentation de pression

Fuite de GPL non enflammée

2007 - PORT BEJAIA

Canalisation 6

Détérioration d'un joint

Fuite de GPL non enflammée

2009 — SBA Pipe Arzew-SBA-Tlemcen Travaux d'excavation d'une société chinoise CETIC Fuite de GPL non enflammée
2009 — ARZEW Citerne Rupteur du joint d'étanchéité d0 au mauvais serrage Fuite de GPL non enflammée
2009 - SIDI KHALED Citerne Arrachement de la vanne de purge di al'usure du filetage | Fuite de GPL non enflammée
2009 — KHROUB Soupape de ligne Elévation de température Déclenchement de la soupape
2009 - PORT BEJAIA Pipe Le cisaillement du pipe est provoqué par une manceuvre /

d’une remorque de I’EPB
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Le retour d’expérience effectu¢ sur les accidents permet de tirer plusieurs
enseignements sur les risques majeurs (incendie, explosion, toxicité). Parmi les principaux
enseignements, nous pouvons retenir I’influence de la température et du mode de sollicitation
(vitesse d’augmentation de la pression) sur le seuil de rupture d’une enceinte.

D’aprés les tableaux ci-dessus, nous constatons que les risques présentés par le GPL
sont liés a leur transformation physique qui est définie par les conditions auxquelles ils sont
soumis. Les risques sont donc:

— La formation de nuages de vapeur suite a leur évaporation facile dans les conditions
ambiantes de pression lors d’une fuite a 1’air libre ; c’est I’'U.V.C.E. (Unconfined Vapour
Cloud Explosion) ou feu de torche ;

— L’incendie, car ces produits sont inflammables et les vapeurs peuvent s’enflammer dans
des conditions preécises ;

— Phénomeéne d’épandage du GPL liquide sur le sol dans le cas dun déversement
important ;

— Le BLEVE (Boiling Liquid Expanding Vapour Explosion) : expression anglo-saxonne
pour décrire un type particulier d’explosion des stockages de gaz liquéfiés sous pression ;

— Du givrage par détente lors de 1’évaporation instantanée (flashing) ;

— Bouchage interne par formation de glace lors de la présence d’cau ;

— Le jet enflammé: il s'agit d’un phénomene résultant de I'inflammation immédiate d'une
fuite de gaz alimentée ;

— Feu de nappe, présence simultanée d’une nappe de liquide inflammable portée a une
température supérieure a son point éclair et d’un point chaud (étincelle, flamme nue).

Les incidents les plus fréquents sur les installations GPL au niveau du centre VRAC 165

— Les petites fuites de GPL sur les installations de transfert, des joints et des piquages
d’instrumentation.

— Les feux (feu de broussaille, court-circuit électrique, feu de pneus, un feu suite a une
erreur humaine lors des opérations de maintenance).

— Les agressions mécaniques (manceuvres des engins de manutention, détachement de
citerne de camion).

— Le dysfonctionnement des détecteurs de gaz.

Aucun accident grave ou susceptible d’étre qualifié d’accident majeur li¢ aux stockages
n’a été observé au niveau du CV 165.

Conclusion

Nous avons pu constater a travers ce chapitre :

— DL’importance du CV 165, par la nature des produits stockés (explosifs et
inflammables), sa capacité de stockage et son réseau de distribution de GPL qui peut
alimenter 1’ensemble de la région centre du pays ;

— La complexité des installations du CV 165.

Sur la base de ce constat, nous avons jugé qu’il est nécessaire d’étudier son
fonctionnement technique pour comprendre les différents processus qui le constituent et la
finalité des barriéres de sécurité installées sur les équipements et ceci :
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e en effectuant des visites sur terrains,
e par des entretiens avec les opérateurs
e en éetudiant les différents schémas (PID,...)
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Chapitre III : Application des méthodes d’analyse des risques

Introduction

Aprés avoir cerne le principe de fonctionnement des installations du CV 165, les
risques doivent étre identifiés et analysés avant la survenance d’éventuels accidents, de ce fait,
le présent chapitre est dédi¢ a I’application des méthodes d’analyses des risques.

Dans un premier temps il s’agira d’identifier les scénarios accidentels les plus
dangereux par I’utilisation du modéle MADS afin de ressortir les zones les plus sensibles et
les plus critiques du CV 165.

Quant a la deuxiéme partie, elle sera consacrée a une étude plus technique des zones
préalablement identifiés par I’emploie de la méthode HAZOP, car cette derniére est trés utile
pour I’examen de systémes thermo-hydrauliques et ceci en prenant en considération les
barriéres de sécurité existantes.

[11.1Méthode d’Analyse des Dysfonctionnements des Systemes (MADS)

Dans ce qui suit, nous allons aborder la premiére étape de notre projet en utilisant la
méthode MADS qui va nous permettre de recenser 1’ensemble des scénarios plausibles
pouvant engendrer des accidents majeurs en combinant entre les processus de dangers
élaborés par la mise en relation d’une source de danger et d’une cible.

Avant tout cela, une modélisation systémique de 1’ensemble du site s’impose pour
rechercher les dangers présentés par chaque sous systeme préalablement identifié pour des
fins d’exhaustivité et d’optimisation.

111.1.1 Décomposition des installations

La réception et le transfert (expédition) de GPL sur le CV 165 nécessite I’utilisation
d’un ensemble d’installations telles que le terminal pipe, la pomperie GPL, Ilot de
chargement, etc. C’est ce qui nous a amené a créer un premier systeme « Moyens de
ravitaillement ».

L’opération la plus risquée et la plus surveillée est le stockage car elle fait intervenir
de grandes quantités de produit inflammable et toxique. Choisir un deuxieme systéeme
« Capacité de stockage » nous est apparu primordial.

Le facteur humain qui comprend : cadres, managers, opérateurs, agents d’entretien,
etc., est un facteur primordial que nous avons pris en compte. Car ces derniers peuvent étre
sources et cibles de dangers au méme temps, donc un troisieme systeme a été crée : « systeme
humain ».

Enfin, le site CV 165 est classé pour la protection de 1’environnement et soumis a une
autorisation d’exploitation selon la réglementation algérienne. L’environnement naturel qui
délimite le site tels que les habitations de Menasria et le nouveau stade de Beraki, etc., peut
étre le siege d’accidents majeurs et de ce fait un dernier systeme est établi : « Environnement
naturel ».
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Mowvens de
ravitzillements

551 / 582 / 553
584 / 333

Envirconnement
natursl

Capacités de
stockage

551 / 552 / 553
534

581 / 532

Figure I11-1 : Décomposition des installations étudiée en systémes

Les figures 111-2 suivantes illustrent la décomposition que nous avons faite du site en
systeme puis en sous-systeme :

Systéme 1 : Moyens de ravitaillement

I
v v ¥ ¥

S5 1: Terminal pipe S5 2 : Tuyauterie GPL S5 3: Pomperie GPL 554 : llot de chargement

Systéme 2 : Capacités de stockage
I

v v

551:Sphére de stockage (B/P) 55 2 : Niche mercaptan et station d"odorisation

Systéme 3 : Systéme humain
[

v v v

551: Opérateur 55 2: Entreprise externe 55 3 : Populations

| Systéme 4 : Environnement naturel ‘
I
v v v v

| 551 : Raffinerie | | 55 2 :Habitats ‘ | S5 3 : Champ agricole | ‘ 554 : gutoroute/stade

Figure 111-2 : Décomposition des différents systémes en sous-systémes

111.1.2 Identification des systémes sources de danger

Le tableau I11-1 qui suit englobe les sources de danger pour chagque sous-systeme
accompagné de la typologie associée comme défini dans la partie théorique.
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Nous avons mis en ceuvre ce tableau en utilisant des représentations du systeme
(descriptions, schémas, plans, etc.), d’une visite sur site et d’échanges avec les acteurs du

systeme.
Tableau I11-1 : Les sources de danger pour les différents sous-systemes
Systeme Sous-systeme Source de danger Typologie
1. Moyens de Terminal pipe Canalisation Al/B2/D
ravitaillement Vanne de sélection | Al / A8 /
(motorisée et manuelle) B.2/D
APS Cl/G
Tuyauterie GPL | Pipe Al/B2/D
Joint isolant D
Soupape de ligne, de|Al1l/B.2/D
recyclage
Vanne  d’équilibrage, de | A1/B.2/D
régulation, PVC
APS C.l/G
Pomperie GPL Pomperie interne Al/D
APS Cl/G
Pomperie de transfert (Centre | A.1/D
Enflteur 163, Blida)
llot de chargement | Bras de chargement liquide Al/B.2/D
Bras de chargement gaz Al/B2/D
Vanne isolant (automatisée et | A.1 / A8 /
manuelle) B.2/D
Systeme de purge B.4/D
Soupape Al/B2/D
Vanne Al/B.2/D
APS Cl/G
Alimentation Courant électrique 630 KVA | C.1
électrique Courant électrique | C.1
SONELGAZ 30.000 volts
Transformateur 5.500 volts C.1
2. Les capacités de Sphere (butane et | Sphére sous pression Al/B2/D
stockage propane) Soupape Al/B2/D
Pied B.2/B.4/D
Bac de rétention B.4/D
Vanne hydraulique Al/B2/D
APS Cl/G
Niche mercaptan et | Citerne B.4
station Pompe Al/B.2
d’autorisation Conduite Al/B.2
Palette (sur lesquelles la | B.4
citerne y est)
3. Systéeme humain Opérateurs Opérateurs H
Entreprise externes | Entreprise externes H
4. Environnement Raffinerie Raffinerie B.2/D

naturel
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111.1.3 Identification des scénarios d’accidents plausibles

111.1.3.1 Identification des différents processus de danger

Avant D’élaboration de quelconque scénario, il faut en premier lieu établir les
processus de danger pour chaque source de danger présente au tableau I11-1 en identifiant les
Evénements Initiateurs Internes(EIll) et les Evénements Initiateurs Externes (EIE) en amont et
les Evénements Initiaux(El) et les Evénements Principaux (EP) en aval de la source de
danger.

Les différents processus de danger élaborés pour chaque sous-systeme grace a la
méthode MADS figurent dans 1’annexe 1.

111.1.3.2 Elaboration des scénarios d’accidents plausibles au niveau des sphéres

Les scénarios suivants sont élaborés a partir des processus de danger précédents, en
partant du fait qu’une cible de danger peut étre transformée en source de danger.

Par exemple la sphere de stockage est une cible de danger lorsqu’elle est agressée par
un incendie provoqué par une fuite de GPL au niveau d’un joint défectueux, cette méme
sphére se transforme en source de danger (lors d’'un BLEVE) en émettant un flux thermique et
une onde de choc sur d’autres cibles.

Sur le site de CV 165 ne sont présents que des gaz inflammables liquéfiés butane et
propane et d’un liquide inflammable toxique a forte concentration (mercaptan).

Du fait du caractere trés inflammable de ces gaz, les phénomeénes accidentels les plus
probables sont des explosions et/ou des incendies. Ces accidents ont tous une cinétique
rapide, c’est a dire qu’ils surviennent et se développent instantanément.

Tous les accidents susceptibles de se produire sont décrits ci-dessous. Ils génerent des
effets de surpression et des effets thermiques simultanément ou non : feux ou explosions de
gaz et éclatements de réservoir.

e Feux de gaz (ou jets enflammes)

Origine S1 : rupture de tuyauterie (SS2) ou de bras de chargement/déchargement de
camion-citerne (SS4) ou de pomperie GPL (SS3). Ce qui peut générer 1’inflammation du gaz
échappé.

Origine S2 : rupture de la canalisation ou des pompes de la niche de mercaptan lors de
I’alimentation des spheéres (SS2) et inflammation de la fuite de gaz ainsi générée.

e Explosion de gaz (ou UVCE)

Origine S1 : fuite de gaz GPL (Butane/Propane) suite a la rupture d’un élément de
tuyauterie (SS2) ou de bras de chargement/déchargement de camion-citerne (SS4) ou de
pomperie GPL (SS3),et la formation d’un nuage puis inflammation de celui-ci générant une
explosion plus ou moins violente selon le niveau de confinement de la zone.
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Origine S2 : rupture et fuite d’un gaz trés inflammable et toxique (mercaptan) de la
canalisation ou des pompes de la niche de mercaptan lors de I’alimentation des spheres (SS2)
génerant une explosion plus ou moins violente selon le niveau de confinement de la zone.

e Eclatement d'un réservoir (ou BLEVE).

Origine S1 : explosion compléte d’un camion citerne sous pression (SS4) contenant un
liquide (Butane/Propane) dont la température est supérieur a sa température d’ébullition.

Origine S2 : explosion compléte d’une sphére sous pression (SS1) contenant un
liquide (Butane/Propane) dont la température est supérieur a sa température d’ébullition.

Origine S4 : explosion compléte des installations sous pression contenant un liquide
inflammable (Butane/Propane) suite a I’effet domino de I’explosion de la raffinerie d’ Alger.

Les scénarios retenus figurent dans I’annexe 2.
Synthése MADS :
D’apreés les scénarios élaborés, nous constatons que :

- Il existe quatre zones a haut risque qui sont : les sphéres de stockage, I’ilot de
chargement, la pomperie GPL et tuyauterie GPL.

- La majorite des scénarios génerent des BLEVE au niveau des sphéres de
Butane/Propane et cela peut engendrer des conséquences vraiment néfastes sur les
cibles exposees ;

- Le BLEVE est toujours précéde par des phénomeénes dangereux comme le montre
aussi la figure 111-3 suivante :
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Emission du produit
Gaz Liguide Gaz hguefie refrigere a Gaz liquéfie
la pression S00S Pression
atmosphérique
I
Flash
I
Fuite Liguide Rejet
biphasigque
I (aérosol)
1 1
Feu de nappe | | Formation et extension de flaque ’7
[ I
I
Vaporisation Vaporisation
I I

| Nuage de Gaz |

| Dispertion atmosphérigue Source dinflammation

‘ UVCE |

| Retour de la flamme wvers le réservoir |

I
| Feu de torche |

| ELEVE |

Figure 111-3 : Les phénoménes dangereux causant le BLEVE

Dans ce qui suit, nous allons appliquer la méthode HAZOP pour plus de
compréhension des événements en amont de 1’accident majeur BLEVE des zones les plus
sensibles qui sont les sphéres GPL, I’ilot de chargement, Pomperie GPL et Tuyauterie GPL.

I11.2 Analyses des risques par la méthode HAZOP

L’intérét de 1’application de la méthode HAZOP, c’est qu’elle fournit une étude de
base plus technique permettant de recenser les différentes causes et conséquences des
scénarios d’accidents plausibles élaborés précédemment par la méthode MADS. Cette
derniére nous a permis dans un premier temps d’identifier l1a totalité des scénarios d’accidents
plausibles mais aussi les plus dangereux et les plus redondant (feu de torche, feu de nappe,
UVCE et BLEVE) et de déterminer leurs lieux de survenance (llot de chargement, pomperie
et spheres).

Cette méthode est particulierement utile pour I’examen de systémes thermo-
hydrauliques, pour lesquels certains parametres (débit, température, pression, niveau,
concentration, etc.) sont particuliérement importants pour la sécurité de 1’installation.
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Notre étude HAZOP doit nous conduire a des résultats qui nous permettent une
meilleure compréhension de la nature des risques et de la maniére dont ils peuvent étre
contrélés. Elle permet aussi de recenser les differentes barriéres de securité existantes pouvant
empécher ces accidents.

111.2.1 Découpage

Le découpage du procédé du CV 165, plus précisement des zones les plus dangereuses
(llot de chargement, pomperie et sphéres) en différentes sections a été fait selon les principes
de découpage cités auparavant. Ces sections pourront étre analysées de maniére exhaustive
avec un minimum de risque de survoler certaines déviations dont les conséquences pourraient
étre tres importantes.
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Figure I11-4 : Schéma PID butane du CV 165
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Figure 111-5 : Schéma PID propane du CV 165

Afin de justifier le niveau des derives dans les tableaux HAZOP qui vont suivre, nous avons mis en place la grille du tableau Il1-2
suivante :

Tableau I11-2 : Les conséquences des dérives

Niveau Conséquences des dérives

Acceptable e Premiers secours ;

e Feu de stade initial ou dommages mineurs a la propriété ;

e L'interruption d'activité a court terme sans engendrer de cofit pour 1’entreprise.

Critique o Blessure enregistrée ;

e Accident qui entraine l'interruption d'activité qui engendre des dommages et des
codts pour I’entreprise et qui déclenche un PII.

Inacceptable e Blessure d’un employé ou plus qui nécessitent leurs admission a 1’hopital ;

e Pollution atmosphérique, incendie, explosion et de déversement ou rejet ;

e Accident qui a de l'impact sur la communauté et sur l'environnement et qui
declenche un plan ORSEC

e Accident qui entraine l'interruption d'activité de plusieurs jours voir des mois et une
perte économique colossale pour I’entreprise.

83



111.2.2 HAZOP

Chapitre III : Application des méthodes d’analyse des risques

Les tableaux suivants traitent plusieurs scénarios a 1’aide de la méthode HAZOP sur les 4 zones préalablement identifiés.

La colonne N° nous renseigne juste sur le numéro du scénario.

Donc, la méthode HAZOP associe un mot clé a un parametre pour ressortir une déviation, a partir de cette derniere, nous identifions ses
causes et nous déterminons ces conséquences tout en valorisant les moyens de sécurité existants pouvant empécher 1’apparition de la déviation.

N° Mot-clé Parametre Causes Conséquences Sécurité/Détection Actions correctives Observation
010116 Moins de | Niveau Défaillance de | -Risque de cavitation des | -Alarme -Respect des | Dérive critique
I’indicateur de niveau | pompes pourcentages de vidange
LSL 100/1/2/3/4/8/9lors | P101/102/201/202 -Respect des procédures
de I’opération de vidange | -Non arrét de la pompe a de vidange.
cause de la défaillance -Mettre en place un
des indicateurs de niveau systeme a double vanne
LSL 100/1/2/3/4/8/9 pour les sphéres
010216 Fuite dd & un choc, | -UVCE -Alarme -Respect des procédures | Dérive
corrosion, travaux de | -BLEVE froid -Indicateur de niveau LSL | de maintenance inacceptable
maintenance -Feu de torche 100/1/2/3/418/9 -Vérification périodique
-Arrét pompe de la sphere pour
-Détecteur de gaz XAG 131 a | déterminer état
137 d’avancement de leurs
-Bris glace corrosions.
-Arrosage par 1’ouverture
des vannes VPM
112/109/106/102/ 100/
115/118
010316 Moins de | Niveau -Non respect du taux de | Fuite = Feu de nappe -Alarme -Controle du débit de | Dérive Critique
remplissage -Indicateur de  niveau LSL | remplissage
-Défaillance de la purge 100/}/2/3/4/8/9 -Respect_ des pourcentages
da aux ballons -Arrét pompe de remplissage
< -Détecteur de gaz XAG 131 a 137 -Respect des procédures de
défectueux  B101/102/ Bris glace remplissage
103/104/105/201/202
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010416 Plus de Niveau -Non respect des taux de | -Déversement et | -Alarme -Arrét opération | Dérive
remplissage débordement -Indicateur de niveau LSH | remplissage inacceptable
-Suralimentation -Augmentation rapide de | 100/1/2/3/4/8/9 -Respect des pourcentages
-Défaillance du flotteur | la pression jusqu’a la | -Fermeture vanne auto VBM d\e/,re_rppllssggle bre d
rupture du réservoir =» | 102-103/106-107/110-111/114- ;)O:I');:relf'seriigfﬁ,eﬁ pai
BLEVE froid 115/118-119/122-123/126-127 | oy cessif
-Cuve de rétention
010516 -Effondrement de la | -Cuve de rétention -L’état des pieds est des | Dérive critique
sphére dd au surpoids et | -Alarme tirants de chaque sphére
a la corrosion de ses doit étre vérifier pour
pieds s’assurer de leurs
capacités a supporter le
poids du liquide.
010616 Bouchage de la ligne | Risque de surpression =» | -Flotteur -Vérification périodique | Dérive
aval Rupture du réservoir=> | -Indicateur de niveau LSH | des lignes aval inacceptable
BLEVE froid 100/1/2/3/4/8/9
-Alarme
-Fermeture vanne auto VBM
102-103/106-107/110-111/114-
115/118-119/122-123/126-127
-Pressostats PSH 100/1/2/3/4
124/25
010716 Débit d’alimentation non | Surpression =»Ouverture | -Flotteur -Arrét de ’opération Dérive
controlé des soupapes =» perte de | -Indicateur de niveau LSH | Contrdle de débit | inacceptable
confinement = UVCE, | 100/1/2/3/4/8/9 (débitmetre)
BLEVE, feu de torche -Alarme -Respect des procédures
-Fermeture vanne auto VBM
102-103/106-107/110-111/114-
115/118-119/122-123/126-127
-Détecteur de gaz XAG 131 a
137
- Bris de glace
010816 Aucun Electricité de | Divers Plus d’informations des | Instrumentation alimentée par | En cas de coupure de | Dérive
I’instrumentation instruments onduleur courant SONELGAZ, un | acceptable

GE de secours est prévu
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010916 Plus de Pression -Augmentation de la | Risque de surpression = | -Alarme -Vérification de la | Dérive
température ambiante ou | BLEVE Chaud -Soupape de sécurité composition de la phase | inacceptable
incendie -Pressostats PSH 100/1/2/3/4 | liquide et gazeuse et la
-Erreur produit 124/25 purge de la phase

-Fermeture des vannes VBM | gazeuse par RS 116/113
102-103/106-107/110-111/114- | -Arrét opération
115/118-119/122-123/126-127 remplissage
-Manometre  P1 100/101/102 | -Habilitation des
/103/104/124/125 intervenants
-Brise glace -Veérification périodique

011016 -Non respect de taux de | -Déformation de la coque | -Manométre  P1100/101/102 | de la sphére, soupape, | Dérive
remplissage de la sphére /103/104/124/125 purge et du systeme de | inacceptable
-Alimentation excessive | -Eclatement des joints -Pressostats PSH 100/1/2/3/4 | refroidissement.

-Non ouverture de la | -Fuite de produit 124/25 -Arrosage par I'ouverture
purge et la soupape de | -BLEVE -Indicateur de niveau LSH | des  vannes VPM
sécurité 100/1/2/3/4/8/9 112/109/106/102/ 100/
-Fermeture vanne auto VBM | 115/118
102-103/106-107/110-111/114-
115/118-119/122-123/126-127
-Détecteur de gaz XAG 131 a
137
-Bris de glace

011116 Mauvaise sélection du | -Réaction d’emballement | -Fermeture des vannes Dérive
produit di la défaillance motorisées de sélection VBM inacceptable
du détecteur DT 100 100.1 et VBM 100.2

011216 Plus de Pression (interne) -Dysfonctionnement du | Rupture de la paroi du | -Alarme -Arrét de I’opération de | Dérive
dispositif de contrle de | coté de la phase gazeuse | -Manomeétre P1 100/101/102 | remplissage inacceptable
pression (Pressostats | car les échanges | /103/104/124/125 -Habilitation des
PSH 100/1/2/3/4/24/25) | thermiques s’effectuent | -Indicateur de niveau LSL | intervenants
-Explosion a [I’intérieur | moins bien avec la phase | 100/1/2/3/4/8/9 -Vérification périodique

du réservoir suite a
I’inflammation d’un
mélange inflammable
-Mélange de produit
incompatible

gaz =» BLEVE chaud

-Arrét des pompes
-Soupape de sécurité
-Purge

de la sphere, soupape et
purge.

-Arrosage par I’ouverture
des vannes VPM
112/109/106/102/ 100/
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011316 Défaut de régulation de | Perte de confinement du | -Alarme 115/118 Dérive
la température et de la | réservoir =& UVCE, feu | -ManometreP1 100/101/102 inacceptable
pression de torche, BLEVE. /103/104/124/125
-Indicateur de niveau LSL
100/1/2/3/4/8/9
-Arrét des pompes
-Soupape de sécurité
-Purge
-Détecteur de gaz XAG 131 a
137
-Bris de glace
011416 Plus de Pression (ligne | -Chaleur externe | Rupture de la ligne | -Alarme -Arrét opération | Dérive
d’alimentation) (incendie) d’alimentation => | -Arrét des pompes remplissage inacceptable
-Manometre  défaillant | UVCE, Feu de torche -Détecteur de gaz XAG 131 a | -Habilitation des
P1 100/101/102/103 137 intervenants
/104/124/125 -Brise glace -Vérification périodique
de la ligne
d’alimentation, de la
soupape de sécurité et de
la purge.
-Nettoyage de
I’entourage
011516 Moins de | Pression Mise en dépression via | Fuite de gaz=» UVCE ou | -Détecteur de gaz XAG 131 a | -Rajouter alarme | Dérive
I’ouverture intempestive | feu de torche 137 pression basse réservoir | acceptable
des soupapes -Bris de glace -Pression a définir
011616 Moins de | Pression (de rupture) -Dégradation des | Fuite et perte de | -ManométreP1 100/101/102 -Arrét opération | Dérive
propriétés mécanique de | confinement *BLEVE | /103/104/124/125 remplissage inacceptable
I’enveloppe UVCE, Feu de torche -Purge -Habilitation des
-Erosion, -Détecteur de gaz XAG 131 a | intervenants
-Corrosion. 137 -Vérification périodique

-Impact d’un projectile

-Bris de glace

de la sphere, soupape et

purge
-Arrosage par I’ouverture

des vannes VPM
112/109/106/102/ 100/
115/118
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011716 Plus de Température -Augmentation -Déformation de la | -Alarme -Refroidissement a | Dérive
température ambiante ou | sphere -ManometreP1 100/101/102 I’appréciation de | inacceptable
incendie -Risque de surpression | /103/104/124/125 I’exploitant via
-Défaillance de | = BLEVE chaud -Pressostats PSH 100/1/2/3/4 | I’arrosage par I’ouverture
thermostat TSH 100/101 124/25 des vannes VPM
/102/103/104/108/19 -Fermeture vanne auto VBM | 112/109/106/102/ 100/
-Augmentation de 102-103/106-107/110-111/114- | 115/118
pression 115/118-119/122-123/126-127 | -Vérification périodique
-Agitation des fluides -Purge des équipements

-Nettoyage de
I’entourage
011816 -Feu de torche (incendie | Risque de surpression =» | -Alarme -Refroidissement a | Dérive
externe) BLEVE chaud -Détecteur de gaz XAG 131 a | I’appréciation de | inacceptable
137 I’exploitant via
-Bris de glace I’arrosage par 1’ouverture
des vannes VPM
112/109/106/102/ 100/
115/118
-Nettoyage de
I’entourage
011916 -Défaillance du | Perte de confinement = | -Alarme -Refroidissement a | Dérive
vaporisateur feu de torche, UVCE, | -Thermostat TSH 100/101/102 | I’appréciation de | inacceptable
BLEVE /103/104/108/19 I’exploitant via
-Purge -Fermeture vanne auto
-Détecteur de gaz XAG 131 a | VBM 102-103/106-107/
137 110-111/114-115/118-
-Bris de glace 119/122-123/126-127
-Vérification périodique
des équipements
-Nettoyage de
I’entourage
012016 Moins de | Température Condition climatiques -Givrage des vannes -Alarme Utilisation du sel fondant | Dérive critique
-Blocage des capteurs -Thermostat TSH 100/101/102
-Givrage du produit /103/104/108/19

-Déformation  de
sphére

la
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012116 Modifica | Produit Erreur humaine Surpression -Alarme. Revérification du tarage | Dérive critique
tion -Pressostats PSH 100/1/2/3/4 | des soupapes par
[24/25 I’exploitant
-Fermeture vanne auto VBM
102-103/106-107/110-111/114-
115/118-119/122-123/126-127
012216 Bas Débit (ligne | Fuite dG a un Choc, | Perte de confinement des | -Indicateur de débit FSL | -Vérification périodique | Dérive
d’alimentation) Corrosion, usure de la | lignes d’alimentation =» | 105/106 /107/108 des lignes d’alimentation | inacceptable
canalisation UVCE, Feu de torche -Alarme (CND)
-Arrét pompe -Nettoyage de
-Protection cathodique des I’entourage
canalisations
012316 Plus de Concentration Fuite lors du gazage des | -UVCE -Détecteur de gaz XAG 131 a | Il faut dépasser la limite | Dérive

spheres

-Feu de torche

137
-Explosimétre
-Systéme d’aspiration

supérieure et inferieur
lors du gazage (enrichir
en gaz, purger l’air et
s’assurer que 1’opération
de gazage doit se faire en
douceur).

inacceptable

Unité : Centre VRAC 165

Systeme : Transvasement

N° Mot-clé Parametre Causes Conséquences Sécurité Actions correctives Observation
020116 Aucun Débit (Aspiration | -Manque produit Marche a sec | Arrét des compresseurs (K | Controle d’alimentation | Dérive critique
compresseur) -Vanne fermée aspiration | compresseur (K | 101/102/103) survenant de la sphére
-Piege a liquide rempli 101/102/103) =>» Casse
compresseur =» Fuite de
gaz
020216 Aucun Débit (refoulement | Vanne ou clapet fermés | Surpression =» Fuite de | Arrét des compresseurs (K | Contrdle d’alimentation | Dérive critique
compresseur) refoulement gaz des compresseurs 101/102/103) survenant de la sphére
020316 Moins de | Débit Contacteur de pression | Eclatement des | Alarme -Contrdle d’alimentation | Dérive critique

différentiel élevé DPSH
120/121/122 défectueux

compresseurs K 101/102
/103

survenant de la sphére
-Vérifier les contacteurs
de pression de
refoulement
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020416 Plus de Débit Rupture de canalisation Fuite de gaz Détecteur de gaz XAG 131 a | Vérification périodique | Dérive critique
137 =>fermetures clapet des équipements et leurs
nettoyages
020516 Suralimentation -Eclatement de la | -Indicateur de débit F T100/101 | Controle d’alimentation | Dérive
survenant de la sphere canalisation /102/103/104 survenant de la sphere inacceptable
-Eclatement des joints -Détecteur de gaz XAG 131 a
Déversement =» feu de | 137
nappe -Bris de glace
-Débordement du gaz
liquéfié =>» feu de gaz
Explosion
020616 Inversion | Débit Inversion par ouverture | Mise en pression d’un | Alarme pression haute Rajoute  alarme  de | Dérive critique
des vannes manuelles réservoir et en dépression pression basse
de I’autre
020716 Plus de Pression / Température | Vanne ou clapet de | Augmentation -Arrét des compresseurs K 101 | -Controle d’alimentation | Dérive critique
refoulements fermés température =» Marche a | /102/103 -Respect des procédures
sec compresseur =» | -Détecteur de gaz XAG 131 a
Casse compresseur =» | 137
Fuite de gaz
020816 Plus de pression -Suralimentation -Eclatement de la | -Manométre P1 100/101/102 | -Habilitation des | Dérive
-Entartrage et dépbts canalisation /103/104/124/125 intervenants inacceptable
-Eclatement des joints -Détecteur de gaz XAG 131 a | -Vérification périodique
-Explosion 137 du dispositif de
-Incendie -Bris de glace chargement
-Contréle d’alimentation
survenant de la sphére
020916 Rupture du collecteur 3” | Non équilibre de la phase | -Alarme. Vérification périodique | Dérive critique
BGC 126 / 3’ PGC 119 | gazeuse des sphéres =» | -Pressostats PSH 100/1/2/3/4 | des collecteurs
du a la corrosion ou a un | surpression 124125
choc -Fermeture vanne auto VBM
102-103/106-107/110-111/114-
115/118-119/122-123/126-127
021016 Plus de Pression/Température Causes  diverses et | Risque de surpression | -Alarme -Vérification périodique | Dérive critique

augmentation
température ambiante

dans la tuyauterie

-Soupapes de sécurité en ligne

des moyens de sécurité
-Controle réglementaire
et périodique de la
sphére (épreuve
hydraulique)
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021116 Aucun Pression -Manque produit Augmentation -Arrét des compresseurs K 101 | -Controle d’alimentation | Dérive critique
-Vanne fermée aspiration | température =» Marche a | /102/103 -Vérification du taux de
-Niveau trés haut dans la | sec  compresseur = remplissage de la sphére
sphere Casse compresseur =»
Fuite de gaz
021216 -Rupture du collecteur | -Fuite de GPL et feu de | -Détecteur de gaz XAG 131 a | Vérification périodique | Dérive critique
6 BLC 141 / 4 PLC | gaz en cas de présence de | 137 des collecteurs
107 du a la corrosion ou | source d’inflammation -Bris de glace
a un choc
021316 Rupture de canalisation Fuite de gaz Détecteur de gaz XAG 131 a | Vérification périodique | Dérive critique
137=>» Fermeture clapet des canalisations
021416 Moins de | Pression Ouverture intempestive | -Fuite de gaz =» feu de | -Ouverture des vannes 3VT 111 | Vérification des | Dérive critique
des soupapes de lignes nappe et 2VT 112 qui permettent de | pressions de tarage des
diriger I’évacuation des | soupapes de ligne
soupapes vers les sphéres de
butane ou de propane
-Détecteur de gaz XAG 131 a
137
-Bris de glace
021516 Aucun Electricité sur | Divers Plus d’informations des | Instrumentation alimentée par | En cas de coupure de | Dérive
I’instrumentation instruments onduleur courant SONELGAZ, un | acceptable

GE de secours est prévu

N° Mot-clé Parametre Causes Conséquences Sécurité Actions correctives Observation
030116 Moins de | Pression -Défaillance des | -Rupture des | -Alarme Vérification périodique | Dérive critique
contacteurs de pression | compresseurs GPL K | -Ouverture des vannes sur | des DPSH
différentiels élevés | 101/2/3 circuit de refoulement
DPSH 120/121/122 -Fuite GPL =>» feu de
nappe
030216 Plus de Pression Vannes de refoulement | -Rupture des | -Détecteurs de gaz XAG 138/ | -Vérification du circuit | Dérive critique
des compresseurs K 101 | compresseurs K 101/ | 139/140 de refoulement
/102/103 fermés 102/103 et leurs | -Détecteur  d’incendie ~ XAI | -Vérification de
canalisations 101.1a101.4 I’ouverture des vannes de
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-Fuite de gaz
-Fuite de GPL
-Feu de nappe

-Pressostats PSLH 200/201/202
-Thermostats TSH 105/106/107

refoulement

030316 Moins de | Débit Manque ou défaut de | Rupture des | -Alarme -Veérification de niveau | Dérive critique
huile et défaillance des | compresseurs K 101/102 | -Fermeture des vannes VBM | d’huile
contacteurs de pression | /103 100.1/100.2 -Veérification périodique
basse d’huile PSL 180 des PSL
/181/182 -Vérification périodique
des compresseurs
030416 Défaillance des | Cavitation ou défaut | -Indicateur de débit FSL | Vérification périodique | Dérive critique
contacteurs différentiels | d’amorgage des pompes | 105/106 /107/108 des DPSL
basse DPSL 110/111/112 | P 101/102/201/202 -Filtre
/113 et présence de
bulles d’air en amont de
la pompe
030516 Signal  erroné  des | -Cavitation ou défaut | -Indicateur de débit FSL | Vérification périodique | Dérive critique
contacteurs de débit PSL | d’amorgage des pompes | 105/106 /107/108 des PSL
105/106/107/108 et | P 101/102/201/202 -Filtre
présence de bulles d’air | -Fuite de GPL =» feu de | -Détecteurs d’incendie ~ XAI
en amont de la pompe=>» | torche 101.1a4101.4
non ouverture des vannes
de  recyclage @ PCV
105/106/107/108
030616 Fuite au niveau du | -Refoulement insuffisant | -Détecteurs d’incendie  XAI | Vérification périodique | Dérive critique
collecteur KBCG 122 ou | -Transvasement non | 101.1a4101.4 du circuit de
KBCG 118 effectué -Indicateur de débit FSL | transvasement
-Feu de gaz 105/106 /107/108
-Fermeture des vannes
d’aspiration =» arrét des
compresseurs K 101/102/103
030716 Aucun Débit Arrét des pompes P 101 | Non remplissage du | Ouverture de la vanne VS 258 | Vérification de la | Dérive
et P 102 lors des | camion => utilisation des pompes P 201 | fermeture  automatique | acceptable

remplissages des
camions par le butane

et P 202

des vannes d’aspiration
des sphéres de propane
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N° Mot-clé Parametre Causes Conséguences Sécurité Actions correctives Observation
040116 Inversion | Débit Inversion  branchement | Gaz dans ligne liquide Systéme de comptage arréte | -Arrét opération | Dérive
bras I’opération aprés une certaine | remplissage acceptable
temporisation -Habilitation des
Intervenants
-Respect des pourcentages
de remplissage
-Respect des procédures de
remplissage
040216 Aucun Débit -Rupture de canalisation | Fuite de gaz -Détecteurs de gaz XAG 138/ | -Arrét opération | Dérive critique
collecteur 3°” BGC 126 / 139/140 =» Fermeture clapet remplissage
PLC 110 lors du retour -Systeme  anti  arrachement | -Habilitation des
des gaz dans les sphéres prévu sur les bras intervenants
correspondante -Respect des procédures
-Bras déconnecté de remplissage
pendant opération par
opérateur ou bras arraché
040316 Aucune Electricité sur | Divers Plus d’informations des | Instrumentation alimentée par | En cas de coupure de | Dérive
I’instrumentation instruments onduleur courant SONELGAZ, un | acceptable
GE de secours est prévu
040416 Aucune Pression Rupture de canalisation | Fuite de gaz -Détection gaz =» Fermeture | -Arrét opération | Dérive critique
= Bras déconnecté clapet remplissage
pendant opération par -Systeme  anti  arrachement | -Habilitation des
opérateur ou bras arraché prévu sur les bras intervenants
040516 Plus de Pression/Température Causes  diverses et | Risque de surpression | Soupapes de sécurité en ligne -Arrét opération | Dérive critique
augmentation dans la les tuyauteries remplissage
température ambiante -Habilitation des
intervenants
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111.2.3 Interprétation des résultats de I’étude HAZOP

L’étude HAZOP nous a permis d’identifier les différentes dérives qui peuvent exister
et qui engendrent des accidents plus ou moins graves. Elle identifie aussi I’événement le plus
accidentel et le plus catastrophique, qui est le BELVE au niveau des sphéres de stockage de
gaz pétrole liquéfié (GPL), qui a pour origine différentes causes directes ou méme indirectes,
provoquant des conséquences importantes, dont des pertes humaines et économiques.

Les résultats obtenus des niveaux d’acceptabilités pour chaque zone sont illustrés dans
la figure 111-6 suivante :
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Acceptable
Qv ©
© N Critique

X 3 o &
R @ & N B Inacceptable
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2
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Figure 111-6 : Les niveaux d'acceptabilité

La figure 111-7 suivante illustre les pourcentages de chaque niveau d’acceptabilité :

15%
Acceptable
Critique
‘ 51% ’ M Inacceptable

Figure 111-7 : Les pourcentages des niveaux d'acceptabilité
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Nous remarquons que presque trois quarts des dérives inacceptables (72,3%) sont
présentes dans la zone des sphéres de stockage, comme le montre la figure 111-8 suivante :

80 -
60 A H Sphere
B Transvasement
40 - .
Pomperie GPL
20 A B Chargement/Déchargement
0 1

Inacceptable

Figure I111-8 : Les proportions de la dérive inacceptable

En résumé, I’étude HAZOP nous a renseigné que la zone qui présente le plus de risque
au niveau du CV 165 est celle des sphéres de stockages qui peuvent générer un BLEVE.

Conclusion

Ce chapitre nous a permis a partir de la premiére étape, d’identifier grace aux
scénarios élaborés par le modele MADS, les zones les plus critiques du CV165, qui sont : les
spheres de stockage, la pomperie GPL, I’ilot de chargement ainsi que la tuyauterie GPL.

Nous avons constaté dans la deuxiéme étape, lors de I’emploie de la méthode HAZOP,
que la majorité des scénarios générent des BLEVE au niveau des sphéres de stockage et qu’ils
sont toujours précédés par d’autres phénomenes dangereux.

De ce fait, le chapitre suivant sera dédié a la modélisation et a la simulation des effets
du BLEVE.
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Chapitre IV : Modélisation des effets d'un BLEVE

Introduction

Du fait du caractére trés inflammable du GPL, les phénoménes accidentels les plus
probables sont des explosions et/ou des incendies. Ces accidents ont tous une cinétique
rapide, c'est-a-dire qu’ils surviennent et se développent instantanément.

Tous les stockages de gaz liquéfiés sous pression sont susceptibles d’étre le siege de
phénoméne d’explosion de type BLEVE comme nous 1’avons bien constaté lors de I’étude
détaillée des risques a 1’aide de la méthode HAZOP et le retour d’expérience.

Pour étudier ce phénomene la, nous allons modéliser ces effets a 1’aide du logiciel
PHAST et des modeles mathématiques pour pouvoir comparé entre les deux résultats et
prendre les distances d’effets les plus grandes pour des fins de haut niveau de sécurité.

De ce fait, nous allons dans ce qui suit décrire ce phénomene avant de le modéliser
pour recenser sa gravité a partir des distances atteintes par les flux dégagés lors de
I’éclatement des sphéres.

V.1 Rappel théorique

Une explosion est un type de combustion ou de surpression violente qui met en ceuvre
des réactions chimiques et des phénoménes dynamiques inhérents aux écoulements de fluide.
Elle se crée une expansion rapide du mélange accompagnée de phénomenes soniques.

Donc, c’est une évolution rapide d’un systéme avec libération d’énergie qui peut avoir
une origine physique ou chimique avec production d’effets mécaniques et/ou thermiques.

On distingue deux types d’explosion qui générent une énergie d’origine physique :

— la rupture d’un récipient pressurisé par un gaz (BLEVE Froid) ;
— la vaporisation brutale d’un liquide surchauff¢ (BLEVE Chaud).

Le type d’explosion correspondant & une énergie libérée d’origine chimique :
I’explosion d’une ATEX, atmosphere explosive (UVCE) ;

IVV.1.1 Description du BLEVE (Vaporisation explosive d’un liquide porté a ébullition)

Le BLEVE (Boiling Liquid Expanding Vapour Explosion) ou explosion de vapeur en
expansion par ébullition d’un liquide est le scénario d’accident majeur le plus redouté pour les
réservoirs de gaz liquéfiés. Il peut-étre défini comme la vaporisation violente a caractere
explosif consécutive a la rupture d’un réservoir contenant un liquide a une température
significativement supérieure a sa température d’ébullition & la pression atmosphérique [23].

Tous les stockages de gaz liquéfiés sous pression sont susceptibles d’étre le si¢ge d’un
BLEVE. En effet, le BLEVE est associ¢ avant tout a un changement d’état a caractére
explosif, et non a une réaction de combustion. Aussi, il n’est pas nécessaire que le produit
concerné soit inflammable pour parler de BLEVE.
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Les effets d’un BLEVE sur I’environnement se manifestent généralement de trois
manieres :

— Effets de surpression : propagation d’une onde de choc ;

— Effets missiles : projection de fragments a des distances parfois tres importantes ;

— Effets thermiques : dans le cas d’un BLEVE de gaz liquéfié inflammable,
rayonnement de la boule de feu.

Les principales causes d’un BLEVE qui ont été identifiées, dont deux sont liées a des
agressions externes :

— Agression mécanique : Un réservoir ayant subi une corrosion est plus faible qu'un
réservoir neuf, il suffit que la température excéde les 35°C pour qu'elle survienne ;

— Agression thermique : le feu de torche, feu de nappe ou hausse de la température
durant I'été peut causer un "BLEVE" si le réservoir de GPL est mal entretenu ;

— Sur -remplissage du réservoir

Il y’a deux types de BLEVE :

La théorie du BLEVE fait appel a la notion de température limite de surchauffe
(TLS).Considérons, comme la figure V-1 le montre, le point A d’un gaz pur a 1’équilibre
thermodynamique qui passe au point B a travers la courbe de vapeur saturante lorsqu’on lui
fournit de la chaleur.

Par dépressurisation brutale, le point B passe au point E en restant, au moins
momentanément, surchauffé, a I'état liquide avant de se vaporiser plus ou moins rapidement.
En revanche, un gaz dont I'eétat est représente par le point C de la courbe de tension de vapeur
saturante, qui est dépressurisé brutalement a la pression atmosphérique (point D) subit une
vaporisation homogene, rapide et totale a caractére explosif, car il ne peut subsister a 1’état
liquide a une température supérieure a sa température limite de surchauffe [24].

Courbe de tension de vapeur Point critique

Eaturante
C
-
B B Diroite limnite de surchaunffe
A IS -
e ——

Patm

Figure 1V-1 : Température limite de surchauffe en fonction de la pression
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La notion de BLEVE froid ou chaud se référe uniquement a la température limite de
surchauffe (TLS) du produit :

— la transformation B-E, qui se produit en dessous de la température limite de
surchauffe a pression atmosphérique, est généralement appelée « BLEVE froid ».

— la transformation C-D, qui se produit au-dessus de la température limite de
surchauffe a pression atmosphérique, est généralement appelée « BLEVE chaud ».

Pour la pratique, la formule de Reid établie a partir de I'¢équation d'état de Redlich-Kwung
donne la température limite de surchauffe a la pression atmosphérique en fonction de la
température critique du produit : TLS = 0,895.Tc¢ (K).

IV.1.1.1BLEVE Froid

Le BLEVE se produit avec un réservoir qui contient un liquide sous pression, liquide
qui, s'il n'était pas sous pression, serait a I'état gazeux ; le réservoir n'est jamais complétement
rempli, il y a un «ciel gazeux» qui maintient cette pression.

réservoir

aaz
liquefie

Figure IV-2 : Réservoir rempli d'un gaz liquéfié avec un ciel gazeux sous pression

Le BLEVE froid survient lorsque le réservoir qui contient le liquide se rompt a cause
d’un choc, a une mauvaise manipulation, ou a une fragilisation.

Lorsqu’ une fissure se crée, la pression de l'air, qui était a pression atmospheérique,
passe brusquement a la pression du réservoir, il y a donc une premiére onde de surpression, un
«bang». Puis, le gaz s'échappe par cette fissure, sous la forme d'un jet. La pression baisse
donc rapidement dans le réservoir, le liquide se met a bouillir, non pas sous I'effet de la
chaleur, mais sous l'effet de la chute de pression. Puisque le liquide bout, il se transforme
rapidement en gaz, et la pression augmente de maniére trés importante dans le réservoir. Cette
pressurisation catastrophique provoque la propagation de la fissure puis la rupture totale du
réservoir avec une deuxieme onde de surpression, c'est le BLEVE froid [18].

Figure IV-3 : Différents ondes de pression
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IV.1.1.2 BLEVE Chaud

Dans les cas les plus graves, la rupture du réservoir est due a un échauffement par un
feu extérieur. Sous l'effet de la chaleur, le liquide dans le réservoir se met a bouillir, la
pression dans le réservoir augmente ; le gaz s‘échappe alors par une soupape de sécurité (qui
joue le role d’une fissure permettant de retarder I'accident et de laisser plus de temps aux
secours pour évacuer et combattre le sinistre), pouvant produire a cette occasion un jet de feu.
Par conséquence, le niveau du liquide baisse dans le réservoir.

Comme le gaz conduit moins la chaleur que le liquide, la partie de la paroi du
réservoir qui se trouve au-dessus du liquide s'‘échauffe de maniére tres importante tandis que
dans la partie basse, la chaleur de la paroi est évacuée de 1’autre coté par la convection du
liquide. La paroi surchauffée s'affaiblit, puis finit par se rompre en provoquant l'accident.

resensoir

surchauffe
(la chaleur
vapeur ==-.~\s'évacue mal)

evacualion s -~ _~J
de la chaleur S—oo™ liguide
(convection) S~

Figure IV-4 : Mécanisme de surchauffe d'une sphére de stockage
Lorsque la paroi se rompt, il ya:

— Une onde de surpression, due a la libération du gaz suite a la rupture du réservoir ;

— L’apparition d’une boule de feu : si le gaz qui s'échappe est inflammable. Il se
mélange avec l'air et peut s'enflammer instantanément sous l'effet de la chaleur ou
d'une étincelle ;

— Lorsque le gaz s’échappe, il y aura une diminution de pression dans le réservoir ce qui
permet au reste du liquide de bouillir et de venir alimenter la boule de feu. Il y a donc
une énorme chaleur libérée.

‘h§ﬂ

Figure IV-5: Conséquences de la combustion du mélange gaz/air avec rayaunnement intense
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Le tableau IV-1 suivant nous renseigne sur les principales différences entre les deux

types de BLEVE [25]:

Tableau IV-1: Tableau comparatif entre les deux types du BLEVE

BLEVE chaud

BLEVE froid

Instants

1. Température du liquide
initialement au-dessus de la

1. Liquide en dessous de la
limite de surchauffe

température  limite  de | 2. Ruine du réservoir due a
surchauffe des effets essentiellement
2. Le réservoir se rompt mécaniques
localement
3. Formation d’un jet
4. Deépressurisation
5. Remontée en pression du
réservoir du fait de
I’ébullition
6. Ruine du réservoir
Durée entre la rupture initiale | Quelques dixiémes de secondes | Quelques centiemes de

et le rejet a caractére explosif

apres la formation d’une fissure
de 20 cm

secondes

Géomeétrie du réservoir apres

Le réservoir est aplati au sol

Le réservoir est aplati au sol

le BLEVE avec émission possible de | avec eémission possible de
missiles missiles

Mode de rejet Tout ou majeure partie du | Une partie du liquide se
liquide est vaporisée | vaporise instantanément, le
instantanément reste est dispersé sous forme de

gouttelettes

Boule de feu Boule de feu habituelle | Nuage d’aérosol en feu au

ascendante niveau du sol avec une boule de

feu

Effets de surpression

Le bruit de I'onde de choc
suggere d’importante
surpression

Apparaissent relativement

réduits d’apres le niveau sonore
de ce type de BLEVE

Projectiles De grandes pressions de rupture | Les faibles pressions de rupture
ont le potentiel d’envoyer des | limitent ~ probablement la
projectiles sur d’importantes | distance parcourue par les
distances projectiles

Conditions nécessaires Liquide chaud et rupture locale | Réservoir peu résistant
afin  de  déclencher une | conduisant a sa ruine totale

explosion par surchauffe

V.2 Modélisation mathématique

I1VV.2.1 Effets thermiques

Pour étudier un phénoméne de BLEVE, « chaud » ou « froid », les effets thermiques
doivent étre systématiquement modélisés.

La modélisation a considérer pour la détermination des effets thermiques du BLEVE
en tant que potentiel de danger, qu’il soit « froid » ou « chaud », est celle d’'un BLEVE «

chaud ».
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La définition des effets 1étaux et irréversibles par ’arrété du 29 septembre 2005 relatif
a I’évaluation et a la prise en compte de la probabilit¢ d’occurrence, de la cinétique, de
I’intensité des effets et de la gravité des conséquences des accidents potentiels dans les études
de dangers des installations classées soumises a autorisation sont :

Tableau 1V-2 : Définition des seuils des effets sur I'nomme et leurs doses

Effet sur ’homme Dose thermique
e_ffet_s_ |rr_ever5|bles _correqundant a la zone des dangers 600 (KW/m2)*3.s
significatifs pour la vie humaine
premiers effets létaux correspondant a la zone des dangers 1000 (kW/m?)* s

graves pour la vie humaine

effets létaux S|gn|f|gat|fs co_rrespondant a la zone des dangers 1800 (kW/m2)4’3.s
trés graves pour la vie humaine

Tableau I1V-3 : Définition des seuils des effets sur les structures et leurs doses

Effet sur les structures Dose thermique

Seuil des destructions de vitres significatives 1000 (kW/m?)*™" s

Seuil des effets domino et correspondant au seuil de dégats 1800 (KW/m?)*3 s
graves sur les structures

Seuil d’exposition prolongée des structures et correspondant au

n\4/3
seuil des dégats tres graves sur les structures >1800 (kw/m?)™.s

Le calcul des distances se fait en terme de doses thermiques regues, exprimés en
([(kW/m?*3].s), et non en terme de flux exprimés en [KW/m] parce que le rayonnement
thermique n’est pas constant et que le phénoméne est de courte durée, de 1’ordre de la dizaine
de secondes (En effet dans le cas ou la durée du phénomene est inférieure a 2 minutes).

1V.2.1.1 Choix du modeéle

La plupart des modeles qui existent dans la littérature sont des modeles purement
empiriques et trés simples, qui permettent de déterminer, & partir de la connaissance de la
masse de produit contenue dans le réservoir, les principales caractéristiques du BLEVE (taille
et durée de vie de la boule de feu). Ils permettent, a partir d’'un modele classique de
rayonnement thermique, de calculer 1’effet thermique du BLEVE.

Le centre de recherche de SHELL (Thornton Research Centre, TRC) a développé un
modeéle semi-empirique plus complexe qui décrit la physique du phénomene. Ce modele,
souvent appelé modele TRC, ou modele de Shield, est a la base des formules de 1’arrété du 5
juin 2003 modifiant I’arrété du 9 novembre 1989 qui fixe des distances d’isolement.

L'approche du T.R.C. vise a prendre en considération I'évolution au cours du temps
des caractéristiques de la boule de feu (diamétre, hauteur, rayonnement) alors que les autres
modeles comme celui du C.C.P.S. et du T.N.O. ne considerent qu'un état stationnaire.

Le modéle TRC permet de calculer des distances des effets qui sont souvent
inférieures et parfois supérieures a celles obtenus par les autres modeles. Les résultats issus du

102




Chapitre IV : Modélisation des effets d'un BLEVE

modele TRC sont en bon accord avec les observations expérimentales et le retour
d’expérience sur les accidents passés.

IV.2.1.2 Modéle TRC

Le mod¢le est construit a partir d’essais réalisés par British Gas dans les années 1990 sur
des capacités de quelques tonnes de GPL (propane et butane). Il permet de simuler 1’évolution
du phénomeéne dans le temps, en considérant trois phases de developpement de la boule de
feu:

1) Phase d’inflammation du nuage et de développement de la boule de feu jusqu’a son
diameétre maximal, ou phase d’expansion ;

2) Phase de combustion de la boule de feu ;

3) Phase d’extinction.

Le mod¢le repose sur un certain nombre d’hypothéses et de relations empiriques
spécifiques aux GPL (butane et propane). C’est pourquoi son utilisation, de maniere
systématique, pour d’autres gaz liquéfiés est déconseillée et doit étre envisagée au cas par
cas.

1V.2.1.3 Parameétres d’entrée du modéle TRC Shield

Le modéle peut étre utilisé pour des taux de remplissage compris entre 30 et 85 %.
En dessous de 30 %, I’effet de surpression peut devenir prépondérant. I est donné par la
détente de la phase gazeuse. Dans ce cas, des modéles d’éclatement pneumatique de réservoir

sont plus appropriés. Au-dessus de 85 %, le réservoir peut se rompre par plein hydraulique et
donner un BLEVE « froid ».

Tableau V-4 : Parameétres d'entrée du modéle TRC Shield

Parameétres liés aux conditions de stockage Parameétres liés aux conditions
ambiantes
Paramétre Valeur conseillée Paramétre Valeur
conseillée
Nature du produit | Données butane et Pression 1013 hPa
(conditionne les propriétés | propane atmosphérique
thermodynamique a | commercial de
retenir) TRC Shiel
Volume du réservoir Volume  nominal | Température ambiante 20°C
du réservoir
Taux de remplissage (1) Humidité de lair 70% HR
Pression d’éclatement Présence ou non de
soupapes (2)

(1) Taux de remplissage :
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Le taux de remplissage a prendre en compte pour la modélisation est :

— pour un réservoir utilisé a moins de 85 % de sa capacité, celui dont I’atteinte génere
I’arrét du remplissage ;
— pour un reservoir exploité a 85 % ou plus de sa capacité nominale.

(2) Pression d’éclatement :

Le choix de la pression d’éclatement dépend du type de réservoir étudié. Les essais
réalisés sur des capacités de quelques metres cubes munies de soupapes montrent que la
rupture survient a une pression égale a la pression de tarage des soupapes. Dans le cas des

réservoirs sans soupape, la rupture se produit a une pression plus élevée, proche de la pression
d’épreuve des réservoirs.

Tableau IV-5 : Les pressions d'éclatement

Réservoir muni de Réservoir sans soupape
soupapes
Pression d’éclatement Pression de tarage de Pression d’épreuve du
soupape réservoir

Le tableau V-6 suivant fixe les distances d’isolement relatif aux seuils de 600, 1000 et
1800 (kW/m2)*2.s. de I’arrété du 9 novembre 1989 modifié par Parrété du 5 juin 2003  partir
de formules issues du modéle TRC.

Tableau IV-6 : Les formules de calcule des distances d’isolement

Butane Propane
g)eisjt-zra%e( Ecsfr;e;r)lz/esnst relative au seuil 0,81 M%4"! 1,28 M43
lcj)és;%g%e( }((1;/1\;;)1111621)1}/%115“[ relative au seuil 1,72 MO 1,02 MO*2
]d)eisé?)gc(eKilA’/i/sgic)aigznt relative au seuil 2,44 MO 2.97 MO4%

Les distances sont exprimées en metres, la masse en kilogrammes. La masse
correspond a la masse maximale de gaz liquéfié contenu dans le réservoir.

Ces formules peuvent étre appliquées a partir des hypothéses de TRC du tableau V-7
suivant :

Tableau IV-7 : Les caractéristiques par défaut du modéle TRCShield

Taux de remplissage 85%

Propane : 16.65 bars abs
Butane : 9 bars abs

Température atmosphérique 20 °C

Humidité relative de I’air 70%

Conditions de stockage

Pression d’éclatement

Conditions ambiantes
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Les pressions de rupture retenues correspondent aux pressions de tarage des soupapes
les plus couramment utilisées sur les réservoirs fixes de propane et de butane.

Le calcul du diametre de la boule de feu et de sa durée de vie sont prescrites par
I’arrété ministériel du 9 novembre 1989 qui sont obtenues par application des deux formules

(1) et (2) suivantes :

de= 6,48xM 3%
t= 0,852xM %2°

Ou:

dc : est le diametre maximal de la boule de feu (m),
tc : est la durée de vie de la boule de feu (s),

M : est la masse d’hydrocarbure contenue dans la boule de feu (kg).

IV.2.1.4 Quantification du scénario retenu (BLEVE sur une sphére de Butane et Propane)

Le paragraphe suivant présente pour le scénario retenu I’ensemble des données
nécessaires a son évaluation ainsi que les résultats des calculs effectués.

» Sphere Butane
- Données équipement

Les caractéristiques techniques de la sphere de butane sont données dans le tableau IV-8

suivant :
Tableau 1V-8 : Les caractéristiques techniques de la sphére de butane
Unité Spheére de butane
Diameétre Mm 16010
Volume m® 2148
Pression de service Bar 3
Pression d’éclatement Bar 10

- Données produit

Les caractéristiques thermodynamiques du butane sont résumées dans le tableau IV-9 suivant:

Tableau IV-9 : Les caractéristiques thermodynamiques du butane

Unité Butane
Densité (a la température de service) kg/m® 580
Masse molaire kg/kmol 58
P critique du gaz (flash généreé) Bar 38,8
T ébullition K 273,15
Produit contenu ou véhiculé par la phase gazeuse (flash génére) % massique | 100% butane
Limite Inferieur d’Inflammabilité LII % vol 1,8
Limite Supérieur d’Inflammabilité LSI % vol 8,8
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- Les distances des effets thermiques d’'un BLEVE au niveau de la sphére de butane

sont les suivantes :

Tableau IV-10 : Résultats de engendré par ’explosion d’une sphére de butane

Taux de remplissage
20% 40% 60% 85%
p (kg/m®) 580 580 580 580
V (m°) 4296 859,2 1282,8 1825.8
M (kg 249168 | 498336 | 744024 | 1058964
600 (kW/m?)*™° s Distance des effets| 492 661 7845 912
Seuil | 1000 (kW/m*)*®s | thermiques (m) 392,5 531 633 738,5
1800 (KW/m*)*°.s 282 391 472 557,5
Le rayon de la boule de feu (m) 184 230,2 267 294
La durée de vie de la boule de feu (s) 21,5 25,8 28,6 31,4
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Figure 1V-6 : Evolution de la distance des effets thermiques en fonction du taux de remplissage

(sphere de butane)
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Figure 1VV-7 : Courbe de variation du rayon de la boule de feu
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Figure IV-8 : Courbe de variation de la durée de vie de la boule de feu

» Sphere Propane
- Données équipement

80

Les caractéristiques techniques de la sphere de propane sont données dans le tableau 1V-11

suivant :
Tableau IV-11 : Les caractéristiques de la sphére de propane
Unité Spheére de propane
Diameétre Mm 14205
Volume m® 1500
Pression de service Bar 6.5
Pression d’éclatement Bar 17.65

- Données produit

Les caractéristiques thermodynamiques du propane sont résumées dans le tableau 1V-12

suivant :

Tableau IV-12 : Les caractéristiques thermodynamiques du propane

Unité Propane
Densité (a la température de service) kg/m® 515
Masse molaire kg/kmol 44,1
P critique du gaz (flash généré) Bar 42,51
T ébullition K 231
Produit contenu ou véhiculé par la phase gazeuse (flash généré) % massique | 100% propane
Limite Inferieur d’Inflammabilité % vol 1,7

% vol 10,8

Limite Supérieur d’Inflammabilité
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— Les distances des effets thermiques d’un BLEVE au niveau de la sphére de propane

sont les suivantes :

Tableau IV-13 : Résultats des calculs engendrés par I’explosion d’une sphére de propane

Taux de remplissage
20% 40% 60% 85%
p(kg/m®) 515 515 515 515
V(m®) 300 600 900 1275
M(kq) 154500 | 309000 | 463500 656625
600 (kW/m?)**.s Distance des effets| 376,5 540 660 781
Seuil | 1000 (kW/m*)*°.s | thermiques (m) 238 359 4495 541
1800 (kW/m*)*°.s 170 269 342 417
Le rayon de la boule de feu (m) 157 197 225 252
La durée de vie de la boule de feu (s) 19 22,8 25,3 27,7
1000
—m— 600 (kW/m*)"*.s
—e— 1000 (kW/m*)**.s
E 800 —A— 1800 (kW/m*)*".s .
§ /
g 600 — /-
g i ./.
E 400 - /./A/ B
% /A/
E 200 | :/
é
o . . .
20 40 60 80
Taux de remplissage (%)
Figure IV-9 : Evolution de la distance des effets thermiques en fonction du taux de remplissage
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Figure IV-10 : Courbe de variation du rayon de la boule de feu
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Figure IV-11 : Courbe de variation de la durée de vie de la boule de feu

1V.2.2 Effets de surpression

La pression est une force par unité¢ de surface susceptible d’induire des efforts de
flexion ou de cisaillement dans les structures, éventuellement de compression pour le corps
humain. Une onde de pression peut également propulser des projectiles.

Les effets de surpression du BLEVE ont été peu étudiés et modélisés en raison de 1’impact
majorant des effets thermiques. La modélisation de ces effets peut étre utile pour :

— le cas ou un réservoir est utilisé & moins de 30 % de sa capacité nominale (car les
effets de surpression sont inversement proportionnels avec le taux de remplissage
contrairement aux effets thermiques) ;

— la détermination des effets dominos par impact sur les structures ;

— la détermination des distances des effets de surpression pour établir les cartes d’aléa.

IV.2.2.1Modélisation des effets de surpression a I’aide du modeéle TNT

La plupart des modéles disponibles dans la littérature[26]sont basés sur un équivalent
TNT calculé a partir de 1’énergie libérée par la vaporisation. Ils donnent des ordres de
grandeur satisfaisants.

Les principes de 1’équivalent TNT permettent de faire une corrélation entre les
conséquences de 1’explosion d’une masse de produit X avec la masse de TNT ayant engendré
les mémes effets aux mémes distances [27].

On trouve dans la littérature, essentiellement d’origine militaire, des descriptions de
nombreuses observations concernant principalement les effets de 1’explosion du TNT sur les
individus ou les installations, on recense les deux étapes suivantes qui sont primordiale pour
I’application de cette méthode [28]:

e lére étape : estimer la masse de TNT (equivalent TNT) ;
e 2nd étape : a I’aide d’abaques et de courbe, rechercher la valeur de la surpression en
fonction de la distance de la source de danger a un point d’impact donné.
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1V.2.2.2 Parameétres initiaux du modéle TNT

Pour estimer la masse de TNT, nous avons procédé comme suit :

FxApxV
Mrnt X Qrnr = — Ifx 4)

FxApxV
QTNTx(1+ &)3Y3x (y—1) (5)

MrnT =

Avec : QTNT, la chaleur de combustion du TNT (J/Kg) = 4,69106 J/Kg

Fx (P1—PO0) xV (6)

MnT =
TNT = 4,69x106x (1+£)3¥3x (y—1)

AVEC :

e PO : Pression atmosphérique (Pascal) ;

e P1:Pression de rupture du réservoir (Pression de tarage des soupapes) ;

e ¢&: Taux d¢longation du matériau (¢ = 0,06 pour les aciers spéeciaux et 0.38 pour les
aciers au carbone) ;

e F : Le facteur de rendement d'énergie de fragmentation (F = 0,6 pour une rupture
ductile et 0,2 pour une rupture fragile) ;

e V :Volume de la phase gazeuse ;

e vy : Lerapport des chaleurs spécifiques des gaz (Butane 1,12 et Propane 1,13).

L application de 1’équivalent (6) TNT donne le rayon de la zone d’effet :

R=Ax (N[T[\]T)l/3 (7)

Ou:

e R:Rayon de la zone d’effet (m) ;
e 1 :Distance réduite (m/Kg*®)

La consultation de 1’abaque ci-dessous permet pour dommage (explosion des vitres,
destruction des murs,...) ou pour une surpression donnée (AP), de déterminer la distance
réduite A, et donc la distance du centre d’explosion R a partir de 1’équivalent TNT.

Figure IV-12 : Abaque TMS-1300

A partir de I’abaque TMS-1300 on trouve les distances réduites en fonction des
surpressions donneées dans le tableau suivant [29]:
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Tableau 1V-14 : Les distances réduite selon le coéficiens de surpression

Surpression (mbar) 20 50 100 140 170 200 600

10,1 6,9 7,6 4

Distance réduite (m/kg"®) 70 22 13

IV.2.2.3 Quantification du scénario retenu (BLEVE sur une sphére de Butane et Propane)

Le paragraphe suivant présente pour le sceénario retenu, 1’ensemble des données
nécessaires a son évaluation ainsi que les résultats des calculs effectués.

Les zones étudiées seront celles qui correspondent :

— Aux premiers dégats et blessures notables a I’onde de choc (50mbar) ;
— Aux premiers effets de risques de mortalité consécutifs a I’onde de choc (140mbar) ;
— Au seuil des effets dominos (200mbar).

Reésultats obtenus a I’aide de la modélisation des effets de surpression dd au BLEVE
d’une sphere de butane :

Tableau IV-15 : résultats de la modélisations des effets de surpression engendrés par un BLEVE
d’une sphére de butane

Taux de remplissage
20% 40% 60% 85%
V(m°®)(phase vapeur) 1718,4 1288,8 859,2 322.2
M(Kkg) 13025,7 2269,3 1512,9 567,3
50 mbar Distance des effetsde | 318,2 289,1 252,6 182,1
Seuil | 140 mbar surpression (m) 146,1 132,7 115,9 83,6
200 mbar 109,9 99,9 87,2 62,1
350
—=&— 50 mbar
= —e— 140 mbar
‘é‘ 300 —4&— 200 mbar
g 250 —
=
é 200 —
€ 150
'§ \\
g 100 - L\L\\
2 so0
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Taux remplissage (%)

Figure 1V-13 : Evolution de la distance des effets de surpression en fonction du taux de
remplissage (Sphére de butane)
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d’une sphére de propane :

Chapitre IV : Modélisation des effets d'un BLEVE

Résultats obtenus a 1’aide de la modélisation des effets de surpression dil au BLEVE

Tableau IV-16 : Résultats de la modélisation des effets de surpression engendrés par un BLEVE
d’une sphére de propane

Taux de remplissage en liquide

20% 40% 60% 85%

V(m®) (phase vapeur) 1200 900 600 225
M(kg) 1947 1460,3 973,5 365,1
50 mbar Distance des effetsde | 274,7 249,6 218 157,2

Seuil | 140 mbar surpression (m) 126,1 114,6 100,1 72,2
200 mbar 94,9 86,2 75,3 54,3
300
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Figure 1V-14 : Evolution de la distance des effets de surpression en fonction du taux de
remplissage (sphére de propane)

V.3 Simulation et modélisation a I’aide du logiciel PHAST

Apres avoir calculer les différentes distances des effets thermiques et de surpressions
d’un BLEVE a partir de modé¢les mathématiques, nous allons utiliser un logiciel dédié a ce
genre de phénomeénes (BLEVE), qui est le logiciel PHAST.

PHAST (Process Hazard Analysis Software Tool) est un logiciel utilisé pour évaluer
les situations présentant des risques potentiels pour le personnel, les installations et
I’environnement, et pour mesurer la gravité de ces situations. Il a été développé par DNV
Software, reconnu comme le leader mondial dans le domaine de 1’évaluation de risques et des
accidents industriels majeurs, il est aussi un précieux outil d’aide a la décision en matiére de
risque industriel et de sécurité publique.

PHAST examine la progression d’un incident potentiel de la fuite initiale a la
dispersion en champ lointain, incluant la modé¢lisation des effets de 1’inflammabilité,
I’explosion et la toxicité [30].
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Avantages de 1’utilisation du logiciel PHAST:

- Faciliter I’élaboration et la mise en ceuvre des évaluations des risques pour des fins
d’études de danger ;

- Faciliter les études pour la réduction des colts en termes de pertes et d’assurances ;

- Permettre 1’optimisation de la conception du site et des procédés ;

- Aider I’industrie a se conformer a la législation ;

- Permettre la détermination des niveaux de gravité en tenant compte des conséquences.

Pour la modélisation des conséquences:

- Ilaméliore la compréhension des dangers potentiels par les utilisateurs ;
- Les mises a jour réguliéres du logiciel incorporent les expériences et les expertises les
plus récentes dans I’industrie.

IV.3.1 Résultats de la simulation et de 1a modélisation a I’aide du logiciel PHAST

Nous avons simulé et modélisé les effets du phénoméne de BLEVE sur les spheres de
Butane SB5 et de Propane SP2 qui sont les plus proches de la raffinerie d’Alger car cette
derniére peut étre la cible la plus percutée et le siége d’effet dominos important et trés
dévastateur pour toute la région comme elle peut étre aussi une source de danger non
négligeable.

La modélisation nécessite les parametres suivants :

- Le volume ou la masse de GPL contenu dans la sphére ;

- Lapression et la température de rupture de la sphere ;

- Les conditions météorologiques : la vitesse et direction de vent, la température de la
région et I’humidité (contenue dans I’étude de dangers 2014).

Le rendement retenu dans la méthode « Equivalent TNT » est de 10%.

IV.3.1.1 Résultats obtenus a I’aide du logiciel PHAST sur la Sphéere de Butane SB5

Les données nécessaires a la réalisation de cette simulation sont :

- Taux de remplissage a 85% de Butane ;

- Une pression d’éclatement de 10bar et une température de rupture de 50°C ;
- Vitesse de vent 7m/s en direction sud ouest ;

- Température de la région 19°C ;

- Humidité de 71%.
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La figure 1VV-15 qui suit montre les distances des effets de surpressions 20mbar, 140mbar
et 200mbar d’un BLEVE sur la sphére SB5:

Legend -
= [Ep BLEVE Overpressure Radi
Audit Number: 901
Equipment: Standalones
Program: Phast 7,11
Scenario: BLEVE Blast
Weather: Weather
‘Wind Direction: 0 deg
‘Workspace: PhastConsequence
Bk mWeather
Iy A/ Weather 0,2068 bar
Iy /\/Wesmer 0,1379 bar
Iy A Weather 0,02068 bar
Y /‘/ Equipment
N Buildings
Iy Mutti-Energy obstruction set
Iy BST obstruction set
Y Capture0

Display Order| Groups

Figure 1V-15 : Distances des effets de surpression d'un BLEVE sur la sphére SB5 - PHAST

Le tableau IV-17 suivant donne les rayons de chaque niveau de surpression :

Tableau IV-17 : Rayons des différents niveaux de surpression sur la sphére SB5

Niveau de surpression | Distances d’effet
20 mbar 350 m

140 mbar 100 m

200 mbar 75m

Comme I’indique plus précisément la figure 1V-16 suivante :

BLEVE Overpressure Radii
BLEVE Blast

— Weather 0,02068 bar — Weather 0,1379 bar — Weather 0,2068 bar

Distance Crosswind [m]
L=
SN
)

Distance Downwind [m]

Figure 1V-16 : Rayons des différents niveaux de surpression sur la sphére SB5
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Les distances des effets thermiques aux seuils 600 (kW/m?)*.s, 1000 (kW/m?)*?.s et
1800 (kW/m2)*2.s respectivement 3 kW/m? 5 kW/m? et 8 kW/m? calculées par le PHAST
pour le BLEVE de SB5 sont montrées sur la figure 1V-17 suivante:

=] Intensity Radii for Fireball -
Audit Number: 4891
Equipment: Pressure vessel
Material: N-BUTANE
Program: Phast 7,11
Scenario: Catastrophic rupture
Weather: Weather
Wind Direction: 0 deg
Workspace: PhastConsequence|
B b [ Weather
Iy A Weather 8 kiim2
Iy A Weather § kiim2
Iy A Weather 3 kiim2
Iy /\/ Equipment
& Buidings —
Iy Mutti-Energy obstruction set

‘ & [/ BST obstruction set ‘ -
< m »

Display Order Groups

n

Figure IV-17 : Distances des effets thermiques d'un BLEVE sur la sphére SB5 - PHAST

Le tableau IV-18 suivant donne les rayons de chaque seuil d’effet thermique:

Tableau 1V-18 : Rayons des différents seuils des effets thermiques sur la sphére SB5

Seuil d’effet thermique | Distances d’effet
600 (kW/m*)*.s 1170 m

1000 (KW/m*)*°s 830 m

1800 (kW/m9)*° s 620 m

Comme I’indique plus précisément la figure 1VV-18 suivante :

Intensity Radii for Fireball
Catastrophic rupture

| |
1000 - P — Weather 3 kW/m2

— Weather 5 kW/m2 ||
/\ — Weather & kW/m2
-1000 \ /

~1

Distance Crosswind [m]
T
]

-5000 -4000 -3000 -2000 -1000 0 1000 2000 3000 4000 5000
Distance Downwind [m]

Figure 1V-18 : Rayons des différents seuils des effets thermiques sur la sphére SB5
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1V.3.1.2 Résultats du logiciel PHAST sur la Sphere de Propane SP2

Les données nécessaires a la réalisation de cette simulation sont :

Taux de remplissage a 85% de Propane ;

Une pression d’éclatement de 17,75bar et une température de rupture de 50°C ;
Vitesse de vent 7m/s en direction sud ouest ;

Température de la région 19°C ;

Humidité de 71%.

La figure 1V-19 suivante montre les distances des effets de surpressions 20mbar, 140mbar
et 200mbar d’un BLEVE sur la sphére SP2:

Legend

= bk [Eg] weather
& 7 Weather 0,2068 bar
Iy 7/ Weather 0,1379 bar
I o~/ Weather 0,02068 bar

Iy =/ Equipment

Iy Buildings

[ Multi-Energy obstruction set

ty [77] BST obstruction set

[N Capture0

Display Order| _Groups

[l BLEVE Overpressure Radii

Audit Number: 971
Equipment: Standalones
Program: Phast 7,11
Scenario: BLEVE Blast
Weather: Weather
‘Wind Direction: 0 deg

Workspace: PhastConsequence [N

Distance Crosswind [m]

Figure IV-19 : Distances des effets de surpression d'un BLEVE sur la sphére SP - PHAST

200

-200

Le tableau I\VV-19 suivant donne les rayons de chaque niveau de surpression :

Tableau IV-19 : Rayons des différents niveaux de surpression sur la sphére SP2

Niveau de surpression | Distances d’effet
20 mbar 270 m

140 mbar 70m

200 mbar 60 m

Comme P’illustre clairement la figure 1V-20 suivante :

BLEVE Overpressure Radii
BLEVE Blast

— Weather 0,02068 bar — Weather 0,1372 bar — Weather 0,2068 bar
f/f—_“\\
A N
i
Py, >
-1200 -1000 -B00 -600 -400 -200 0 200 400 600 800 1000 1200

Distance Downwind [m]

Figure 1V-20 : Rayons des différents niveaux de surpression sur la sphere SP2
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Les distances des effets thermiques aux seuils 600 (kKW/m?)*.s, 1000 (kW/m?)*?.s et
1800 (kW/m2)*3.s respectivement 3 kW/m?, 5 kW/m? et 8 kW/m? calculées par le PHAST
pour le BLEVE de SB5 sont montrés sur la figure VI-21 suivante :

Legend
B Fo] Intensity Radii for Firebal
Audit Number: 58

Equipment: Pressure vessel
Material: PROPANE
Program: Phast 7,11
Scenario: Catastrophic rupture
Weather: Weather
Wind Direction: 0 deg =
Workspace: PhastC
B i Weather
N A Weather 8 kiim2
Iy /\/ Weather 5 kW/m2
N A Weather 3 kiim2
Iy N Equipment
Iy Buildings L3
Iy Mutt-Energy obstruction set
i 07 st on set x

< m | »

Display Order| Groups

Figure IV-21 : Distances des effets thermiques d'un BLEVE sur la sphére SP2 - PHAST

Le tableau IV-22 suivant donne les rayons de chaque seuil d’effet thermique :

Figure IV-22 : Rayons des différents seuils des effets thermiques sur la sphére SP2

Seuil d’effet thermique | Distances d’effet
600 (KW/m?)*™° s 800 m
1000 (KW/m)*° s 617 m
1800 (kW/m9)*° s 440 m

Comme I’indique plus précisément la figure 1V-22 suivante :

Intensity Radii for Fireball
Catastrophic rupture
1000 !

— Weather 3 kW/m2
— Weather 5 kW/m2
— Weather & kW/m2

Distance Crosswind [m]
L=}

-1000

Distance Downwind [m]

Figure 1V-23 : Rayons des différents seuils des effets thermiques sur la sphére SP2
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IV.4 Interprétation et comparaison des résultats

Les résultats obtenus a 1’aide de la modélisation mathématique et logiciel PHAST
nous ont donné des distances d’effet plus ou moins proche. Nous remarquons que celles du
PHAST sont plus grandes du fait de la considération d’autres paramétres tel que les
conditions météorologiques. A titre d’exemple pour Ieffet thermique 600 (kW/m?)*3.s de la
sphére de butane, les distances d’effet calculées par le modéle TRC et le logiciel PHAST sont
respectivement 912m et 1170m.

Pour des fins de sécurité absolue, nous allons majorer ces distances, c'est-a-dire que
nous choisissons celles du logiciel.

Les cartes satellites avec les rayons des distances d’effet obtenu grace au logiciel
PHAST au-dessus du site CV 165 nous ont permis de localiser les cibles touchées par ces
effets, telles que la raffinerie d’Alger et 1’autoroute qui se trouve au nord du CV 165, les
champs agricoles ne sont pas énormément touche dd a la non toxicité du GPL.

Nous confirmons grace ces modélisations le caractere majeur du phénoméne BLEVE
pouvant engendrer des dégats humaines et matériels. De ce fait, le site CV 165 doit mettre en
place un ensemble de moyens pour le contrer. Mais avant cela nous devons déterminer le
facteur de réduction du risque a partir de la méthode LOPA en analysant la contribution des
différentes couches et savoir si elles sont suffisantes ou pas par rapport un niveau de risque
cible déterminé a partir des critéres d’acceptabilité.

Conclusion

Ce chapitre nous a permis de calculer les distances des effets de surpression et de flux
thermique pour un BLEVE des sphéres de butane et de propane, et ceci par 1’utilisation du
logiciel PHAST et de modéles mathématiques.

Nous constatons que le flux thermique varie proportionnellement avec le taux de
remplissage, tandis que le flux de surpression varie d’une manicre contraire.

Au CV165, les spheres de butane et de propane ont un taux de remplissage de 85%,
ainsi, nous allons retenir ce niveau la pour la suite de notre étude.

Les résultats obtenus par la modélisation et la simulation des effets vont nous
permettre de déterminer le niveau de gravité des conséquences des scénarios qui vont étre
élaboré par la méthode LOPA au chapitre suivant.
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Chapitre V : Evaluation des risques

Introduction

L’évaluation des risques est une étape tres importante du processus de gestion des
risques qui consiste en la comparaison entre un niveau de risque réel et un autre jugé
acceptable.

Ce chapitre aura pour objectif de juger de I’adéquation entre les barriéres mises en
ceuvre et le niveau de risque visé, ceci est possible en utilisant dans un premier temps les
résultats obtenus lors de 1’analyse des risques pour mettre en place les scénarios les plus
critiques et dans un deuxiéme temps la modélisation des effets pour déterminer la fréquence
cible a partir des critéres d’acceptabilité du CV165.

A la fin de ce chapitre nous serons amenés a recommander et a proposer des barrieres

qui peuvent faire en sorte de diminuer le risque d’un facteur déterminé par I’emploi de la
methode LOPA.

V.1 LOPA

La méthode LOPA trouve plusieurs applications, et parmi elles, compléter 1’analyse
menée dans ’HAZOP car on considére que les conséquences sont trop importantes.

A partir de la méthode HAZOP et MADS on a mis en place I’organigramme qui suit
qui regroupe 1’ensemble des événements ainsi que leurs combinaisons qui ménent au BLEVE
des spheres de B/P et cela a été possible en analysant les causes et les événements initiateurs
des deux méthodes utilisés précédemment.

BLEVE du
réservoir de GPL

[ 1

Rupture de I'enveloppe Temp du liquide surchauffé >> Temp du
du reservoir liquide en foncionnement normal
I 1

Pression >> Pression de
résistance

Flux
thermique
Dilatation du
GPL licuide

T = dela
parc augmente

Amosage
inefficace j
long

Mauvais amosage

Affaiblissement du maténau
en contact avec la phase
gazeuse

Faible débit
des soupapes
Flux thermi

| Pas de dépressunsation ‘

que:

Fuite de gaz Source

Figure V-1 : Combinaisons des événement menant a un BLEVE
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V.1.1 Elaboration des scénarios d’accidents

On va décortiquer le schéma ci-dessus pour étudier les divers scénarios menant au
BLEVE des spheres B/P et ainsi évaluer leurs frequences d’occurrences résiduelles et de juger
de I’adéquation des barriéres mises en ceuvre avec le niveau de risque visé.

Un scénario doit inclure :

- un événement initiateur ;

- une conséquence ;

- des conditions de réalisation qui correspondent a des conditions nécessaires pour que
I’événement initiateur puisse aboutir a la conséquence envisagée ;

- la défaillance des barriéres de sécurité mises en place vis-a-vis du scénario d’accident.

Avant la mise en ceuvre des tableaux LOPA, nous allons représenter dans ce qui suit les
différents scénarios élaborés au niveau de la sphére B5 :

Remarque :

- Le choix de la sphére B5 a été fait au regard de son voisinage de la raffinerie d’Alger
qui peut étre une source et une cible de danger au CV165.

- Allafin, les résultats que nous obtiendrons pour la sphére SB5 vont étre extrapolés a
toutes les sphéres du CV165 vu la symétrie des installations qui les constitues.

Pland’
) o) e | ()
site
Défaillance du Atteinte du &
= ’ ‘ Sur-remplissage Surpression Rupture totale dela Effetde Cor?sequenuas
débitmétre niveau haut A sphére < BLEVE froid surpression majeures
Ouverture des
Déclanchement des
N soupapes
vannes d'isolement

Figure V-2 : Scénario N° 1601 sur SB5
Brise glace

Détecteurde gaz
ré-alarme
tp ! Plan d’urgence
site
|Fuite de gaz dii a i Muage de gaz UWCE Effetthermigue et
un joint défectueun inflammable T T de surpression

Fermeture deswvannes C:uver‘ture desvannes
dralimentation et arrétdes d'arrosage VPM

pompeasou compresseaurs

Fermeture des
vannesVBM
d'alimentations

Déclanchementd'une

alarme visuelle et

sonore auniveaudela

salle de contrble

Détecteurde
gaz (alarme)

Déclanchementd'une
pré-alarme visuelle et
sonore au niveau de la
salle de contrdle

Figure V-3 : Scénario N° 1602 sur tuyauterie GPL (chargement)

121



Chapitre V : Evaluation des risques

Brlse glace

Plan d'urgence

site

Effetthermigue |
Ouverture des vannes
d'incendie VPN

Détecteurde
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Fuite de gar dia a -
joint défectueux & ™| Flashfire

Fermeture deswvannes
dralimentation VBM et arrét
des pompes ou compresseurs

Figure V-4 : Scénario N° 1603 sur tuyauterie GPL (chargement)
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Déclanchement des
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Figure V-5 : Scénario N° 1604 sur SB5
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Figure V-6 : Scénario N° 1605 sur SB5
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Figure V-7 : Scénario N° 1606 sur SB5
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V.1.2 Mise en ccuvre des Tableaux LOPA

V.1.2.1 Critére d’acceptabilité des scénarios

Chapitre V : Evaluation des risques

Un des principes de la méthode LOPA est de comparer entre une fréquence d’un
scénario (calculé) et une fréquence cible pour évaluer I’adéquation des barriéres mises en
place et recommander d’autres si nécessaire.

En tenant compte des scénarios préalablement établis et des résultats obtenus lors de la
modélisation des effets du phénoméne BLEVE, nous pouvons maintenant estimer leurs
niveaux de gravité et déterminer leurs fréquences cible pour que chaque scénario soit jugé
aussi bas que possible.

Dans notre cas, 1’évaluation de 1’acceptabilité sera faite sur la base de la grille de
criticité adoptée par NAFTAL qui est représenté sur le tableau V-1 qui suit :

Tableau V-1 : Grille de criticité adoptée par CV 165 NAFTAL

Conséquences

Probabilité

Augmentation de la probabilité

Gravité
]
g
:
o

Environnement Public

@
g
3
g
i

Mineure

G2
Sérieux

Pollution mteme.

G3

Grave

G4
Majeur Pollution hors limite
non maitrisée

P4

Probable
10-3<=p<102

Pourrait se

P5
Trés probable
102<P

G35
Catastrophique Pollution hots limite

de longue durée

Les resultats des fréquences cibles pour chagque scénario sont présentés dans le tableau

V-2 suivant :
Tableau V-2 : Les fréquences cibles des scenarios

N°  du | Conséquence Niveau de gravité | Fréquence cible

scénario

1601 Décés du personnel avec dégat matériel non | G4 majeur Improbable 10™
négligeable et blessures significatives du public
(BLEVE froid)

1602 Incapacité permanente du personnel et probable effet | G3 grave Probable 107
domino sur les sphéres de stockages (UVCE)

1603 Blessures significatives avec arrét de I’exploitation | G2 sérieux Trés probable 10™
pour réparation (Feu de torche)

1604 Perte humaine a I’intérieur et a extérieur du site avec | G5 catastrophique | Rare 10°
dégagement de flux thermique et de surpression
(BLEVE chaud)

1605 Incapacité permanente du personnel et probable effet | G3 grave Probable 10
domino sur les spheres de stockages (UVCE)

1606 Perte humaine a I’intérieur et a I’extérieur du site di au | G4 majeur Improbable 10
dégagement de flux de surpression (BLEVE froid)
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V.1.2.2 Les fréquence des évenements initiateurs

A partir des six scénarios élabores, les événements initiateurs sont regroupés dans le
tableau V-3 suivant:

Tableau V-3 : Les fréquences des événements initiateurs

N° scénario | Evenement initiateur fréquence
1601 Défaillance d’un débitmétre 10%an
1602 Joint défectueux 10”/an
1603 Joint défectueux 10%/an
1604 Incendie de grande ampleur 10”/an
1605 Ouverture intempestive des soupapes 10%/an
1606 Soupape bloqué ou débit faible 10%/an

Les fréquences d’occurrence des événements initiateurs présentées dans le tableau ci-
dessus sont estimées sur la base des données issues de la littérature [ICSI, 2009 et CCPS,
2001].

V.1.2.3 Les facteurs conditionnels de réalisation

V.1.2.3.1 Probabilité d’inflammation

Pour qu’une réaction de combustion se produise, il est nécessaire de combiner la
présence d’un combustible, d’un comburant, et d’apporter suffisamment d’énergie.

Pour pouvoir quantifier la probabilit¢ d’occurrence de I’inflammation du GPL, il est
nécessaire de distinguer 1’inflammation immédiate de I’inflammation retardée.

On considére une inflammation comme étant immeédiate si elle est instantanée, c'est-a-
dire qu’elle se produit lors de la libération a 1’atmosphere du produit inflammable. En
revanche, une inflammation survenant quelques secondes apres la fuite devrait étre considérée
comme retardée.

Nous allons utiliser 1’approche de I'INERIS pour quantifier les probabilités
d’inflammations, c’est une approche « paramétrée », c’est-a-dire en fonction des valeurs de
parametres jugés importants dans le phénomene d’inflammation.

Pour I’inflammation immédiate, la valeur dépend :

— des causes possibles ; le paramétre retenu est le débit de fuite ;
— de la réactivité de la substance ; le parametre retenu est la réactivité de la substance.

Pour I’inflammation retardée, la valeur dépend :

— de la position du nuage par rapport a des sources d’inflammation potentielles ;
— de laréactivité de la substance.
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» Probabilités d’inflammation immédiate (Feu de torche)

Le tableau V-4 qui suit va nous permettre de déterminer la probabilité d’inflammation
d’un feu de torche en sachant la réactivité de nos substances ainsi que leurs débits de rejet :

Tableau V-4 : Probabilités d'inflammation immédiate

Gaz hautement | Gaz moyennement | Gaz peu | Ammoniac
réactifs et hautement | réactifs (hors
particuliers reactifs (hors ceux | ammoniac)
(hydrogéne, oxyde | identifiéss en 1°°
d’éthyléne...) colonnes)
Fuite induite par une source d’énergie 1 0
Fuite non induite par | Si: Q > 10 Kg/s 1 | 101 0
une source d’énergie | Si: 1 Kg/s<Q<10 1 10" 0
(corrosion, fuite de | Kg/s
joint...): selon le | Si:Q<1Kg/s
débit de fuite Q et la 1 2
réactivité du gaz, la 10 10 0
probabilité augmente

Le Butane et le Propane étant a température ambiante et a pression atmosphérique des
gaz moyennement réactifs et leurs débits de rejet en tuyauterie sont:

Qv=120 m*h = 0,08266 Kg/s et Q, =60 m*h =0,335 Kg/s

Et sachant que la fuite n’est pas induite par une source d’énergie (fuite de joint), on en
déduit que la probabilité d’inflammation du feu de torche est de 10™.

» Probabilités d’inflammation retardée (UVCE)

Le tableau V-5 qui suit va nous permettre de déterminer la probabilité d’inflammation
de UVCE en sachant la réactivité de nos substances ainsi que la position du nuage dans la
zone :

Tableau V-5 : Probabilités d'inflammation d’un d’UVCE

Gaz hautement réactif | Gaz moyennement et | Gaz peu | Ammoniac
particuliers hautement réactifs | réactifs  (hors
Nuage contenu dans la zone X o Lo .
(Hydrogene, acétylene, | (hors ceux identifiés | ammoniac)
oxyde d’éthyléne...) en 1°° colonnes)
Absence de sources d’inflammation
(notamment absence de personnel
et de voies de circulation, par 10" 10°

exemple zone entre deux unités de
production, rejet vertical de
soupape en aérien...)

«Classée ATEX » avec présence
de  personnel  occasionnelle 10 102 10°
(exemple rétention)

«Classée ATEX» avec forte

présence de personnel 1 2
. 1 10 10

occasionnelle (exemple zone de

dépotage)

Nuage contenu dans une «zone

non classé ATEX » contenant de 1 10

possibles sources d’inflammation
(extérieur site par exemple)
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Le Butane et le Propane étant a température ambiante et a pression atmosphérique des
gaz moyennement réactifs et sont dans une zone avec présence de personnel occasionnelle,
ainsi la probabilité d’inflammation UVCE est de 1072,

Cas particulier : dans le cas d’une ouverture de soupape avec rejet vertical, nous
proposons de retenir comme probabilité d’inflammation immédiate 102, quelle que soit la
réactivité du produit.

V.1.2.3.2 Probabilité de présence du personnel dans la zone d’effet atteinte par le scénario

— Nous supposons que dans le cas des BLEVE des sphéres qu’il y’a une présence
humaine systématique dans la zone des effets ;

— Nous supposons que dans le cas de 'UVCE lors de I’opération de chargement
des citernes qu’il y’a systématiquement une présence humaine ;

— Nous supposons qu’a 60% du temps, il y’a présence humaine dans la zone
d’effet d’un feu de torche lors de I’opération de chargement des citernes ;

— Nous supposons qu’a 50% du temps, il y’a présence humaine dans la zone
d’effet d’un UVCE sur les spheres de stockages.

V.1.2.3.3 Probabilité de blessures et de blessures mortelles

Nous avons pu quantifier cette probabilité a partir de la modélisation des effets
préalablement faite en tenant compte des rayons obtenus et de la densité de la population.

V.1.2.4 Barriéres de sécurité respectant les critéres d’indépendance (IPL) et valeur de PFD
associée

La méthode HAZOP nous a permis d’identifié les barriéres de sécurité existantes sur
les zones a risques étudiées, nous les avons mis en place lors des scénarios de LOPA ainsi que
les actions découlant d’elles.

La méthode LOPA met en valeur les IPL a partir d’un certain nombre de critére vu
dans la partie théorique.

Les couches de protection indépendantes retenues suite a I’application des exigences
de la méthode LOPA sur notre systéme sont les suivantes :

Tableau V-6 : Les différents IPL du CV 165

IPL PFD | Sources

BPCS composé d’un indicateur, d’un systéme | 10 | [ICSI, 2009], [CCPS, 2001]
logique et d’un actionneur

Soupape de sécurité 10 | [ICSI, 2009], [CCPS, 2001]

Alarme 107 [ [ICSI, 2009], [CCPS, 2001]
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Les probabilités de défaillance a la demande présentées dans le tableau ci-dessus sont
estimées sur la base des données issues de la littérature [ICSI, 2009] et [CCPS, 2001], les
valeurs données dans cette base sont des valeurs moyennes PFDavg.

V.1.2.4.1 Calcul de la fréquence d’occurrence résiduelle

Apres avoir déterminé les frequences des évenements initiateurs, les frequences des
facteurs conditionnels de réalisation et les probabilités de défaillances des IPL, nous
utiliserons la formule qui suit pour calculer la probabilité d’occurrence résiduelle :

fiC: fiIX ( H;lzl PFDij) xXP inflammationX P présence xP mort —(8)
Notations :

— f{': Fréquence de I’événement initiateur i & I’origine du scénario d’accident.

— PFDij : Probabilité de défaillance a la sollicitation de I’IPL numéro j vis-a-vis du
scénario d’accident i.

— P inflammation : Probabilité d’inflammation.

— P presence : Probabilité de présence du personnel dans la zone d’effet associée a la
conséquence.

— P mort: probabilité de mort.

Les tableaux qui vont suivre résument I’ensemble des résultats de la méthode vis-a-vis des
six scénarios élaborés.
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Numeéro du scénario : 1601
Nom de I’équipement : SB5.

Titre du scénario : Rupture totale de la sphére avec dégagement de flux de surpression atteignant des
cibles a I’extérieur du site liée au sur-remplissage suite a la défaillance de la boucle de régulation du

débit.
Date : 02/05/2016 Description Probabilité Fréquence
Consequences/Niveau de gravité associée Perte de confinement et rupture totale de la sphére (SB5) :
. X X
BLEVE Froid
Fréquence « cible » pour atteindre le niveau de fréquence cible d’apres le critére d’acceptabilité 9 10%
risque acceptable
Evénement initiateur du scénario Défaillance du débitmétre FSL X 10™
Conditions de réalisation du scénario - - x
Facteurs conditionnels de réalisation (si applicables | Probabilité de présence du personnel dans la zone d’effet 1 N
au scénario) atteinte par le scénario
Probabilité de blessures 1 X
Autres - X
Fréquence du scénario sans les barrieres X 10"
Barriéres de sécurité respectant les critéres BPCS composé d’un indicateur de niveau trés haut LAHH, d’un 1
d’indépendance explicités dans la méthode LOPA systeme logique et d’une vanne VBM d’alimentation 10
(IPL) et valeur de PFD associée BPCS composé d’un pressostat PSH, d’un systéme logique et de 10 y
vannes d’isolement.
Soupape de sécurité de la sphére 10°
Alarme 10"
Autres barriéres de sécurité ne respectant pas les Action opérateur pouvant aller fermer la vanne manuelle VB
critéres d’indépendance explicités dans la méthode d’alimentation sur déclanchement d’alarme.
LOPA Plan d’urgence site X X
Plan d’intervention interne
Total des PFD associées aux barriéres de sécurité indépendantes (IPL) 10° X
Fréquence du scénario avec les barriéres indépendantes X 10°

La fréquence « cible » permettant de justifier d’un risque acceptable est elle atteinte ? (Oui/Non) : Oui

Actions requises pour atteindre le niveau de risque acceptable : /

Note : Les barriéres mises en place pour faire face a ce scénario sont adéquates avec le niveau du risque Visé ;

Références : Tableaux HAZOP, schéma PID

Identité des membres ayant participés a la revue LOPA : Djalal DEROUAZ et Meziane MAMERI, éléves ingénieurs QHSE-GRI
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Numeéro du scénario : 1602
Nom de I’équipement : Tuyauterie GPL lors des
chargements des camions citernes.

Titre du scénario : UVCE suite a une fuite de gaz a un joint défectueux au collecteur 6> BLC 109
pour SB5 et au collecteur 4”” PLC 107 pour SP2 engendrant des blessures significatives au personnel.

Date : 02/05/2016 Description Probabilité Fréquence
Conséquences/Niveau de gravité associée UVCE avec dégagement de flux thermique et de surpression X X
Fréquence « cible » pour atteindre le niveau de fréquence cible d’apres le critére d’acceptabilité 9 102
risque acceptable
Evénement initiateur du scénario Fuite sur un joint defectueux X 10”
Conditions de réalisation du scénario - - X
Facteurs conditionnels de réalisation (si applicables | Probabilité d’inflammation 10° X
au scénario) Probabilité de présence du personnel dans la zone d’effet atteinte 1 y
par le scénario
Probabilité de blessures 1 X
Probabilité de blessures mortelles 0,4 X
Fréquence du scénario sans les barrieres X 4*107
Barriéres de sécurité respectant les critéres BPCS composé d’un détecteur de gaz, d’un systéme logique et
d’indépendance explicités dans la méthode LOPA de vannes motorisés VBM pour I’arrét des pompes P101/102 10
(IPL) et valeur de PFD associée pour butane et P201/202 pour propane et des compresseurs X
K101 K102 et K103.
Alarme 10"
Autres barriéres de sécurité ne respectant pas les Action opérateur pouvant aller fermer la vanne manuelle VB sur
critéres d’indépendance explicités dans la méthode déclanchement d’une pré-alarme sonore et visuelle. N N
LOPA Brise de glace manuelle pour I’ouverture des vannes d’incendie.
Plan d’urgence site
Total des PFD associées aux barrieres de sécurité indépendantes (IPL) 10” X
Fréquence du scénario avec les barrieres indépendantes X 4*10”

La fréquence « cible » permettant de justifier d’un risque acceptable est elle atteinte ? (Oui/Non) : Oui

Actions requises pour atteindre le niveau de risque acceptable : /

Note : Les barriéres mises en place pour faire face a ce scénario sont adéquates avec le niveau du risque Visé ;

Références : Tableaux HAZOP, schéma PID

Identité des membres ayant participés a la revue LOPA : Djalal DEROUAZ et Meziane MAMERI, éléves ingénieurs QHSE-GRI
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Numéro du scénario : 1603
Nom de I’équipement : Tuyauterie GPL lors des

Titre du scénario : feu de torche suite a une fuite de gaz a un joint défectueux au collecteur 6> BLC
109 pour SB5 et au collecteur 4> PLC 107 pour SP2 avec présence d’une source d’inflammation sur

chargements des camions citernes. la zone.
Date : 02/05/2016 Description Probabilité Fréquence
Conséquences/Niveau de gravité associée Feu de torche avec dégagement de flux thermique X X
Fréquence « cible » pour atteindre le niveau de fréquence cible d’apres le critére d’acceptabilité 9 10
risque acceptable
Evénement initiateur du scénario Fuite sur un joint defectueux X 10”
Conditions de réalisation du scénario - - X
Facteurs conditionnels de réalisation (si applicables | Probabilité d’inflammation 10" X
au scénario) Probabilité de présence du personnel dans la zone d’effet atteinte 06 y
par le scénario ’
Probabilité de blessures 1 X
Autres - X
Fréquence du scénario sans les barrieres X 6*10™
Barriéres de sécurité respectant les critéres BPCS composé d’un détecteur de gaz, d’un systéme logique et
d’indépendance explicités dans la méthode LOPA de vannes motorisés VBM pour I’arrét des pompes P101/102 10
(IPL) et valeur de PFD associée pour butane et P201/202 pour propane et des compresseurs x
K101 K102 et K103.
Alarme 10™
Autres barriéres de sécurité ne respectant pas les Action opérateur pouvant aller fermer la vanne manuelle VB sur
critéres d’indépendance explicités dans la méthode déclanchement d’une alarme sonore et visuelle. N N
LOPA Brise de glace manuelle pour I’ouverture des vannes d’incendie.
Plan d’urgence site
Total des PFD associées aux barriéres de securité indépendantes (IPL) 10” X
Fréquence du scénario avec les barrieres indépendantes X 6*10°

La fréquence « cible » permettant de justifier d’un risque acceptable est elle atteinte ? (Oui/Non) : Oui

Actions requises pour atteindre le niveau de risque acceptable : /

Note : Les barriéres mises en place pour faire face a ce scénario sont adéquates avec le niveau du risque Visé ;

Références : Tableaux HAZOP, schéma PID

Identité des membres ayant participés a la revue LOPA : Djalal DEROUAZ et Meziane MAMERI, éléves ingénieurs QHSE-GRI
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Numéro du scénario : 1604 Titre du scénario : BLEVE chaud suite a un incendie de grande ampleur a coté des sphéres
Nom de I’équipement : SB5. engendrant des effets thermiques et de surpressions létaux et de blessures significatives sur le
personnel ainsi que sur la population externes.
Date : 02/05/2016 Description Probabilité Fréquence
Conséquences/Niveau de gravité associée BLEVE avec effets thermiques et de surpressions dévastateurs. X X
Fréquence « cible » pour atteindre le niveau de fréquence cible d’apres le critére d’acceptabilité 9 10°
risque acceptable
Evénement initiateur du scénario Agression thermique externe (incendie) X 107
Conditions de réalisation du scénario - - X
Facteurs conditionnels de réalisation (si applicables | Probabilité de présence du personnel dans la zone d’effet atteinte 1 X
au scénario) par le scénario X
Probabilité de blessures mortelles 1 X
Autres - X
Fréquence du scénario sans les barrieres X 10
Barriéres de sécurité respectant les critéres BPCS composé d’un pressostat, d’un systéme logique et de
d’indépendance explicités dans la méthode LOPA vannes d’isolement (2vannes en dessous et 1vanne au dessus) 10™
(IPL) et valeur de PFD associée VBM.
Soupape de sécurité. 10" 8
BPCS composé d’un thermostat, d’un systéme logique et des 1
. 10
vannes de refroidissement VPM.
Autres barriéres de sécurité ne respectant pas les Brise de glace par 1’opérateur pour I’ouverture des vannes
critéres d’indépendance explicités dans la méthode d’incendie.
LOPA Plan d’urgence site. X X
Plan d’intervention interne.
Total des PFD associées aux barriéres de sécurité indépendantes (IPL) 10° X
Fréquence du scénario avec les barriéres indépendantes X 10

La fréquence « cible » permettant de justifier d’un risque acceptable est elle atteinte ? (Oui/Non) : Non

Actions requises pour atteindre le niveau de risque acceptable : mise en place d’une IPL pouvant réduire le risque d’un facteur de 10 ;

Note : scénario inacceptable ;

Références : Tableaux HAZOP, schéma PID

Identité des membres ayant participés a la revue LOPA : Djalal DEROUAZ et Meziane MAMERI, éléves ingénieurs QHSE-GRI
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Numeéro du scénario : 1605
Nom de I’équipement : SB5.

Titre du scénario : UVCE au niveau des sphéres de stockage suite a une fuite de gaz di a une
ouverture intempestives des soupapes de sécurité engendrant des effets néfastes au personnel et des

effets dominos sur les structures avoisinantes.

Date : 02/05/2016 Description Probabilité Fréquence
Conséquences/Niveau de gravité associée Effets thermiques et de surpressions sur le personnel avec effet « N
dominos sur les autres structures.
Fréquence « cible » pour atteindre le niveau de fréquence cible d’aprés le critére d’acceptabilité » 102
risque acceptable
Evénement initiateur du scénario Ouverture intempestive des soupapes de sécurité X 10”
Conditions de réalisation du scénario - - x
Facteurs conditionnels de réalisation (si applicables | Probabilité d’inflammation 10” X
au scénario) Probabilité de présence du personnel dans la zone d’effet atteinte 05 y
par le scénario ’
Probabilité de blessures 1 X
Probabilité de blessures mortelles 0,8 X
Fréquence du scénario sans les barrieres X 4*10°
Barrieres de sécurité respectant les critéres BPCS composé d’un détecteur de gaz, d’un systéme logique et
d’indépendance explicités dans la méthode LOPA de vannes motorisés VBM pour I’arrét des pompes P101/102 10
(IPL) et valeur de PFD associée pour butane et P201/202 pour propane et des compresseurs X
K101 K102 et K103.
Alarme 10"
Autres barriéres de sécurité ne respectant pas les Action opérateur pouvant aller fermer la vanne manuelle VB sur
critéres d’indépendance explicités dans la méthode déclanchement d’une pré-alarme sonore et visuelle.
LOPA Brise de glace par I’opérateur pour 1’ouverture des vannes X X
d’arrosage.
Plan d’urgence site
Total des PFD associées aux barrieres de sécurité indépendantes (IPL) 107 X
Fréguence du scénario avec les barrieres indépendantes X 4*10°

La fréquence « cible » permettant de justifier d’un risque acceptable est elle atteinte ? (Oui/Non) : Oui

Actions requises pour atteindre le niveau de risque acceptable : /

Note : Les barriéres mises en place pour faire face a ce scénario sont adéquates avec le niveau du risque Visé ;

Références : Tableaux HAZOP, schéma PID

Identité des membres ayant participés a la revue LOPA : Djalal DEROUAZ et Meziane MAMERI, éléves ingénieurs QHSE-GRI
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Numeéro du scénario : 1606
Nom de I’équipement : SB5.

Titre du scénario : Rupture totale des sphéres de stockages (BLEVE froid) avec dégagement de flux
de surpression (souffle et projection de débris) atteignant les populations avoisinantes et dégats

matériels dévastateurs suite au blocage de la soupape de sécurité.

Date : Description Probabilité Fréguence
Conséquences/Niveau de gravité associée BLEVE froid avec effet de surpression dévastateur X X
Fréquence « cible » pour atteindre le niveau de fréquence cible d’apres le critére d’acceptabilité 9 10%
risque acceptable
Evénement initiateur du scénario Soupape bloqué (ou dégagement de faible débit) X 10
Conditions de réalisation du scénario - - X
Facteurs conditionnels de réalisation (si applicables | Probabilité d’inflammation - X
au scénario) Probabilité de présence du personneldans la zone d’effet atteinte 1 9
par le scénario
Probabilité de blessures mortelles 1 X
Autres - X
Fréquence du scénario sans les barriéres X 107
Barrieres de sécurité respectant les criteres BPCS composé d’un pressostat, d’un systéme logique et de 10
d’indépendance explicités dans la méthode LOPA vannes d’isolement VBM.
(IPL) et valeur de PFD associée BPCS composé d’un thermostat, d’un systéme logique et des 1 x
vannes de refroidissement VPM. 10
Autres barriéres de sécurité ne respectantpas les Brise de glace manuelle pour I’ouverture des vannes d’arrosage.
critéres d’indépendance explicitésdans la méthode Plan d’urgence site X X
LOPA Plan d’intervention interne
Total des PFD associées aux barriéres de sécurité indépendantes (IPL) 10” X
Fréquence du scénario avec les barrieres indépendantes X 10

La fréquence « cible » permettant de justifier d’un risque acceptable est elle atteinte ? (Oui/Non) : Oui

Actions requises pour atteindre le niveau de risque acceptable :

Note : Les barriéres mises en place pour faire face a ce scénario sont adéquates avec le niveau du risque Visé ;

Références : Tableaux HAZOP, schéma PID

Identité des membres ayant participés a la revue LOPA : Djalal DEROUAZ et Meziane MAMERI, éléves ingénieurs QHSE-GRI
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V.1.2.4.2 Evaluation des risques par rapport aux critéres d’acceptabilité

Cette étape consiste a comparer les fréquences d’occurrence résiduelle des différents
scénarios d’accidents établis avec les criteéres d’acceptabilité, qui ont été fixés au préalable.

Sur les six scénarios étudiées, il n’y’a que le quatrieme ou la fréquence d’occurrence
est supérieur a la fréquence cible, il est alors possible de déterminer le facteur de réduction du
risque (RRF) qui permettrait de rendre ce risque acceptable. Ce facteur se calcule comme
suit :

fréquence d occurence calcul é _ 10~*

RRF = 10

fréquence cible T 105

Pour atteindre ce RRF, il faut alors proposer la mise en place d’une barriére de sécurité
qui soit une IPL et que sa probabilité de défaillance soit donc inférieure ou égale a 1/RRF. On
en déduit alors que la PFD de I'IPL & proposer ne doit pas dépasser 10™.

Ce RRF est le résultat obtenu pour 1’étude d’une seule sphere, de ce fait, la méme
solution sera proposée pour I’ensemble des sphéres.

Pour répondre a cet objectif, la proposition faite est donc de mettre en place une barriere
active constitué d’un ou plusieurs systeme(s) instrumenté(s) de sécurité de niveau SIL 1
COMpOSE par :

- Un ou plusieurs détecteur(s) d’incendie ;
- un ou plusieurs automate(s) programmable(s) de sécurité (APS) ;
- une ou plusieurs vanne(s)motorisee(s) permettant le refroidissement des sphéres.

Le nombre et I’architecture des SIS sera fait lors du chapitre VI suivant ainsi que la
vérification de leurs intégrités avec le SIL requis déterminé par la méthode LOPA.

Conclusion

Ce chapitre nous a permis d’évaluer I’adéquation des barri¢res existantes auX
scénarios élaborés en comparant la fréquence d’occurrence résiduelle avec la fréquence cible,
et ceci en prenant en compte les probabilités de défaillance des barrieres ainsi que les facteurs
conditionnant la réalisation des scénarios.

Nous avons constaté qu’une réduction supplémentaire de risque s’impose pour le
scénario découlant vers un BLEVE chaud et ayant comme événement initiateur un incendie
externe. Nous avons décidés d’installer un systéme de sécurité d’incendie qui aurait comme
fonction la détection d’incendie externe et I’ouverture de(s) vanne(s) de refroidissements.
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Chapitre VI : Matitrise des risques par la mise en ceuvre d'un systeme de sécurité d’incendie

Introduction

Ce chapitre a pour but de prévenir et de réduire le risque inacceptable préalablement
déterminé par la mise en place de barriéres proposées au chapitre V et ce afin d’atteindre le
niveau de sécurité souhaité.

D’abords nous expliquerons le choix du détecteur d’incendie que nous allons installer
ainsi que le nombre, I’emplacement et I’orientation de ce dernier pour qu’il(s) puisse(nt)
surveiller la totalité des zones a risques.

Par la suite, nous établirons dans un premier lieu une étude technique pour déterminer
les exigences fonctionnelles de chaque de bloc de notre systéme de sécurité d’incendie,
I’architecture des différents SIS a mettre en place ainsi que 1’évaluation du niveau d’intégrité
de ces derniers.

Dans un deuxieme lieu, nous réévaluons le scénario menant au BLEVE chaud avec la
mise ne place du SIS afin de vérifier sa performance vis-a-vis du niveau de sécurité requis.

Enfin, nous allons utiliser une démarche de I’INERIS pour justifier la mise en place de
notre mesure par I’analyse Cott-Avantages.

V1.1 Mise en place du systeme de sécurité d’incendie (SSI)

Pour répondre au besoin de la mise en ceuvre d’une barriére de sécurité au scénario
découlant vers un BLEVE chaud ayant comme événement initiateur un incendie externe, nous
avons jugé la nécessité d’élaborer un systéme de sécurité d’incendie au niveau des spheres de
stockage qui va nous permettre de réduire le risque au minimum d’un facteur de 10.

Ce systeme de sécurité d’incendie est composé :

— d’un sous systeme de détection automatique d’incendie SSDI (détecteur d’incendie
avec circuit de transmission) qui a pour objectif de déceler et de signaler le plus tot
possible la naissance d’un incendie tout en évitant au maximum de délivrer des
alarmes non justifiées ;

— d’un sous systeme de mise en sécurité incendie SSMSI (circuit de transmission et
vannes de refroidissement) afin de réduire le délai de mise en ceuvre de mesures
adéquates de lutte contre cet incendie ;

— et d’un automate programmable de sécurité APS qui lie ces deux sous systemes.

Détecteur d°incendie : APS Wanne de refroidissement
e v N /’
_\\"/_ -\‘f/—
S5DI SSMSEI

Figure VI-1 : La composition d'un systéme de sécurité d'incendie SSI
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V1.1.1 Choix du détecteur d’incendie

Les phénomeénes détectables liés a un incendie sont extrémement variables :

— des odeurs de brdlé dues a des gaz de combustion invisibles ;

— des fumées plus ou moins sombres composées de minuscules particules en suspension
dans l'air ;

— des flammes (émission de radiations électromagnétiques) ;

— une élévation de température.

Ils sont en particulier liés a la nature du combustible, au type d’inflammation, a
I’approvisionnement en comburant etc., de plus, les paramétres liés a 1’environnement, tels
que la hauteur sous plafond, interviennent pour modifier la nature du phénomeéne détecté au
droit du détecteur.

On distingue 3 grands types de détecteurs :

— les détecteurs de fumées ;
— les détecteurs de chaleur ;
— les détecteurs de flamme.

Pour notre cas, le choix du détecteur & utiliser est assez aise, car les détecteurs de fumée et
de chaleur sont extrémement sensibles aux conditions environnementales tel que le vent et la
pluie, il convient par conséquence de les installer dans les endroits cloisonnés en présence
d’un plafond et ne sont pas appropriés pour une utilisation a I’extérieur.

Par contre les détecteurs de flamme sont utilisés dans des locaux avec une trés grande
hauteur de plafond et un grand volume (a I’air libre) ou la fumée risque de mettre trop de
temps a les atteindre ou dans les locaux abondamment ventilés et dans les zones a haut-risque.

Ainsi, vu les grandes zones (extérieur) que doit surveiller le(s) détecteur(s) et le caractére
majeur des risques des points névralgiques du CV 165, on a opté pour le choix du détecteur de
flamme.

Il existe plusieurs types de détecteur de flamme avec chacun ses avantages et ses
inconvénients qu’on va énumérer dans ce qui suit pour choisir le type de détecteur de flamme
qu’il faudra installer [31].

V1.1.2 Choix du détecteur de flamme

Les flammes produisent des rayonnements caractérisés par une fréquence de
scintillement plus ou moins intense dans des bandes spectrales spécifiques. Le principe du
détecteur de flamme est de repondre aux rayonnements electromagnétiques émis par une
flamme, en les distinguant des rayonnements interférents présents dans 1’environnement
d’utilisation. Les détecteurs de flamme optiques sont constitués de capteurs UV et/ou IR pour
détecter ces rayonnements [32].
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Il existe quatre catégories d’appareils pour détecter une flamme :

— les détecteurs dotés de capteurs Infra-Rouge (IR) ;

— les détecteurs composés de capteurs Ultra-Violet (UV) ;

— les détecteurs combinant IR et UV (en général, ils sont constitués de deux capteurs IR
et d’un capteur UV) ;

— les détecteurs dotés de plusieurs capteurs Infra-Rouge (Multi-IR).

On va énumérer les avantages et limites de ces détecteurs dans le tableau VI-1 qui va

suivre :

Tableau VI-1 : Les avantages et limites des différents types de détecteur IR

Type de
détecteurs de
flamme

Avantages

Limites

Les détecteurs
Multi-IR

sensible aux flammes hydrocarbonées et
hydrogénées avec de longues distances
de détection ;

un taux d’immunité aux fausses alarmes
tres élevé ;

peu d’alarmes intempestives ;

Utilisés dans les zones a haut-risque
(raffineries, procédés industriels,
atmospheéres explosives).

Longs temps de réponse en comparaison au
détecteur IR.
Sensible au givre.

Les détecteurs
infrarouge (IR
: 5-50 HZ)

la détection a travers les fumées ;

leur performance sur les mauvais taux de
combustion ;

la détection de la plupart des feux
d’hydrocarbures (liquides, gaz, solides) ;
leur codt.

les rayonnements IR intenses et aléatoires
(rayonnement direct du soleil, éclairage de
forte  puissance...) ainsi que les
rayonnements modulés de longue durée
(réflexion de la lumiére, éclairage vacillant,
vibration du point de fixation) ;

la présence d’eau, Ils sont peu performants
sur les combustions trés vives (gaz de
méthane, acétyléne, GPL...).

Les détecteurs
ultraviolet
(UV : 200-

270 nm)

une grande sensibilité (détection a
plusieurs metres d’une petite flamme) ;
un grand angle de vision (160° sur les
premiers metres) ;

I’insensibilité a la vapeur d’eau ;

la détection de feux d’hydrocarbures ;

la détection de feux non carbonés
(métaux, hydrogéne, ammoniac...).

aux rayonnements U.V. émis par certains
éclairages artificiels (mercure ou xénon),
par les arcs électriques et par la foudre ;

aux atmosphéres poussiéreuses, brumeuses
(aérosols) ou enfumées (la fenétre
transparente risque d’étre encrassée).

Les détecteurs
a technologies
combinées
(UV/IR)

un niveau d’alarmes intempestives
faible ;

une sélectivité aux feux
d’hydrocarbures ;

un temps de réponse de l’ordre de
quelques centaines de millisecondes ;

un large cone de vision.

Sensibilité aux fumées trés épaisses et a
I’eau.

A partir des informations du tableau VI-1 ci-dessus, notamment le critere de la porté
de détection ainsi que le taux d’immunité par rapport aux sources d’alarme non justifié et
connaissant les types d’incendies que pourrait rencontrer le CV165 (Hydrocarboné et
hydrogéné), on a opté pour le détecteur Multi-IR pour la suite de notre démarche de maitrise.
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V1.1.3 Principe de fonctionnement du détecteur Multi-IR

Les détecteurs multi-IR sont constitués de deux, trois ou quatre capteurs (IR2, IR3,
IR4), chacun sensible a une fréquence de rayonnement spécifique dans le domaine infrarouge.

Le principe de fonctionnement des détecteurs multi-IR repose sur :

— Une analyse spectrale qui identifie la signature infrarouge des feux liée a la relaxation
des molécules des substances émises : signature caractéristique du CO,, dans la bande
4,2-4,7 um, et/ou signature caractéristique de H,0, dans la bande 2,7-3,0 um. Des
bandes spectrales complémentaires (au-dessus ou en-dessous de ces bandes) sont
également analysées pour distinguer le bruit de fond ;

— Une analyse spectrale qui integre différents algorithmes de détection, selon les
différents types d'événements d'incendie, en prenant en compte la détection simultanée
des deux pointes d'intensité, CO, et H,O, ou uniquement lI'une d'entre elles.

Les détecteurs Multi-IR mettent en ceuvre plusieurs capteurs pyroélectriquedont le
principe est basé¢ sur I’effet thermique des rayonnements. Un courant est généré par
polarisation du cristal pyroélectrique exposé a une variation de température. Les
scintillements de la flamme sont pergus par le cristal qui génére un signal comme la figure IV-
2 le montre.

Fillie = Il Cristal pymélectrigue

/

Diz=ipataur thermioue

Rayon IR t Electiodes

Figure VI-2 : Le principe des capteurs pyroélectrique

V1.1.4 Emplacement, implantation et orientation des détecteurs Multi-IR

La mission d’un détecteur de flamme est de déceler et de signaler tout début
d’incendie survenant dans le domaine de surveillance.

Les conditions de sécurité des personnes et des facteurs économiques inhérents aux
biens surveillés conduisent a définir un niveau de performance pour le détecteur. Ce niveau de
performance est obtenu :

— En agissant sur le nombre de détecteurs implantés dans le domaine de surveillance ;

— Par un mode d’implantation judicieux des détecteurs en fonction des conditions
propres aux surfaces surveillées.
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V1.1.4.1 Emplacement

L’emplacement des détecteurs Multi-IR a été judicieusement choisi, et ceci en prenant
en compte les zones sensibles pouvant engendrer un feu de grande envergure.

D’aprés ’analyse des risques effectuée auparavant, on a constaté que les zones suivantes
peuvent étre a 1’origine de 1’éclatement total (BLEVE chaud) des sphéres B/P suites a leurs
inflammations :

— Laraffinerie d’Alger du coté Sud ;
— Le centre emplisseur 163 du coté Est ;
— Les ilots de chargement et la pomperie du coté Ouest.

Les zones a surveiller étant choisies, nous passerons a 1’étape d’implantation et
d’orientation des détecteurs pour les couvrir au maximum.

V1.1.4.2 Implantation et orientation

L’orientation des détecteurs sera dirigée vers les zones a risques, le nombre de
détecteur dépend du volume du terrain a surveiller et de la configuration spatiale du domaine
de surveillance du détecteur.

Sachant que le détecteur Multi-IR est caractérisé par une portée de détection de 65m et
d’un champ de vision de 90°, nous avons estimé qu’il était nécessaire et suffisant de mettre en
place :

— Trois (03) détecteurs le long des 254m entre les cing sphéres de butane dirigés vers le
centre emplisseur 163 positionnés sur les SB1, SB3 et SB5 ;

— Un (01) seul détecteur entre les SB5 et SP2 orienté vers la raffinerie d’Alger ;

— et enfin deux (02) autres détecteurs, un (01) entre la SP1 et SP2 orienté vers I’ilot de
chargement et un autre (01) derriére la SB1 vers la pomperie.

Figure VI-3 : La porté des détecteurs Multi-IR
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La meilleure mani¢re d’implanter un détecteur d’incendie c’est de le mettre sur des
parois verticales afin d’évier les obstacles s’opposant aux rayonnements. De ce fait on a jugé
leurs mises en place a une hauteur de 10 m car 80% des obstacles existant sur le champ de
vision des détecteurs sont des tuyauteries qui sont a une hauteur de 40cm.

Afin d’éviter les alarmes non justifiés causés par les rayons émanant du soleil, on a
décidé d’incliner vers le bas nos détecteurs d’un angle de 30° de la verticale.

Remarque :

— Le montage des détecteurs se fait sur des structures non soumises a des vibrations pour
garantir une performance optimale ;

— Les détecteurs de flammes doivent utiliser l'optique chauffée. Le réchauffeur
augmente la température de la surface optique de 3 a 5°C au-dessus de la température
ambiante afin de renforcer les performances en cas de gel, de condensation ou de
neige ;

— Les detecteurs doivent étre mis sur des supports pivotant en acier inoxydable.

La figure VI-4 qui suit donne les emplacements des différents détecteurs sur le CVV165
ainsi que leurs portées et leurs champs de vision.

Légende : —

01:581
02: B2
| e03:sB3
| o4:sBa
05 : SBS
06.: SP1
o7 :Sp2
08 : Pomperie GPL 1
09 Lot de chargement / Déchargement |
10 : Salle de contréle
11 : Blog aumummmon et technique

- |
& CV 165 Sidi An:nm!- =

port sidi Arcine =
des camions | v IEER L]
des voitures -
arde
20 : Vestiaires
21: Magasin

i
FE 163 Sidi Arcine

Raffinerie d'Alger

Figure VI-4 : la localisation des détecteurs Multi-IR

VI1.1.5 Intégration des détecteurs de gaz XAG des sphéres B/P au SSI

Apres avoir analysé les barriéres existantes au niveau des sphéres B/P, nous avons
remarqué que les détecteurs de gaz XAG déclenchent deux seuils d’alarmes.

Une fois le deuxiéme seuil atteint, le détecteur de gaz ferme les vannes motorisées des
sphéres (isolement de la sphére) et arréte les pompes GPL, ceci fait, les vannes de
refroidissement ne peuvent étre ouvertes que si I’ordre est donné par la salle de commande ou
en agissant sur les bris glace.
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Pour des fins de sécurité maximale, on a estimé nécessaire d’inclure les détecteurs de
gaz des sphéres a nos sous systémes de détection d’incendie, c'est-a-dire enclencher la vanne
de refroidissement lorsque le deuxieme seuil d’alarme est atteint sans attendre I’intervention
humaine.

En fonction de la localisation de la fuite du nuage détecté, I’ouverture de la vanne de
refroidissement aura pour but :

— De dissiper les gaz si la fuite est au niveau de la sphere ;
— De refroidir la sphére en cas de fuite externe et ainsi anticiper tout incendie pouvant
émettre un flux thermique.

Detecteur de flamme
(DF)
wanne de refroidissement
Automate [A)
WP M
Deéetecteur de gaz
(XAaGc)

Figure VI-5 : Intégration d'un détecteur de gaz au SSI

V1.1.6 Exigence fonctionnelle et Architecture des différents SSI

V1.1.6.1 Exigence fonctionnelle

Dans cette partie, nous allons recenser les fonctions de sécurité que le SSI doit réaliser.
Nous décrirons chacune de ces fonctions. On doit définir chaque fonction de sécurité en une
structure de blocs fonctionnels et de donner pour chaque bloc :

— La description de sa structure ;
— Les exigences fonctionnelles ;
— La définition des entrées/sorties.

Nous avons jugé nécessaire de mettre en place six SIS & notre SSI, chaque SIS est
composé comme nous 1’avons vu de :

— Détecteurs de flamme et de gaz ;
— Automate programmable de sécurité ;
— Vannes de refroidissement.

De ce fait, nos SIS sont compose de trois blocs comme le montre la figure VI-6 suivante :

Bloc 01 Bloc 02 Bloc 03

————————————————————————————————————————————————————————————

e i e B L e el e e i T ]

, W
Détecteur de gazx ane de

— HAG -

— WP -

flarmmmme — DF - -

Wane de
refroidisserment
— VPM -

Détecteur de gaz
—HAG -

Figure VI-6 : La composition des SIS
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La figure VI-6 ci-dessus montre que chaque détecteur de gaz agit sur la sphére sur
laquelle il est placé, tandis que le détecteur d’incendie agit sur la totalité des spheres, ceci se
fait par une commande de 1’automate programmable de sécurité.

Blocl : détection de flamme ou de gaz

— Entrée : rayonnement d’une flamme ou un nuage de gaz dans 1’atmosphére.

— Fonctionnalité : détection d’un incendie ou d’un nuage de gaz.

— Sortie : la sortie du détecteur de flamme est un signal OmA-20mA et celle du détecteur
de gaz est un taux de gaz dans 1’atmosphére en %

Bloc2 : traitement logique
Ce bloc correspond a 1’automate programmable de sécurité APS

— Entrée : Signal OmA-20mA par le détecteur de flamme et un taux de gaz dans
I’atmospheére par le détecteur de gaz.

— Fonctionnalité : le traitement logique par ’automate se fait en fonction de la valeur du
signal du détecteur de flamme comme le montre le tableau VI-2 :

Tableau VI-2 : Les signaux de sorties des détecteurs

Signal Etat

0+ 0,5mA Normal

10mA +(-) 5% Avertissement (pré-alarme)
15mA +(-) 5% Alarme + Action

Le traitement logique du taux de gaz dans I’atmosphére par I’automate se fait en fonction
du seuil atteint (déja programmeé par le CV165).

— Sortie : ’APS délivre une action d’ouverture des vannes de refroidissement de(s)
sphére(s).

Bloc 3 : déclanchement des vannes de refroidissement VPM des sphéres

— Entrée : action commandée par le signal de I’APS.

— Fonctionnalité : déclencher le mécanisme de refroidissement des sphéres.

— Sortie : ouverture d’une ou de la totalité des vannes de refroidissement en fonction de
la source du signal réceptionné par I’APS comme le montre le tableau VI-3 suivant :

Tableau VI-3 : Le traitement logique de I'automate

Source du signal | Action
réceptionné par I’APS

Détecteur de flamme Ouverture de toutes les vannes de refroidissement raccordé a I’APS

Détecteur de gaz Ouverture de la vanne de refroidissement de la sphere correspondante.
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La figure VI-7 suivante résume le traitement logique fait par I’APS :

0O maA
Signal DF 10 mA +(-) 5%
15 mA +(-) 5%
Pré-alamme
Signal XAG
Alanme

Deéclencher 1'alamme wisuelle et
| sonore dans la salle de contrdle

#| Cuvrir la totalité des wvannes de

BPS refroidisserment

Declencher la pré-alamme wvisuelle
et sonore dansla salle de controle

Onarvrr la Vanne

¥

refroidissement comespondante

Figure VI-7 : Le traitement logique de I'APS

V1.1.6.2 Architecture des SIS du SSI

Nous avions le choix entre plusieurs architectures possibles et plusieurs combinaisons,

nous avons opté pour celle qui nous est semblé la plus adéquate en prenant en compte :

— Le nombre de détecteur de flamme (6) avec chacun sa zone de surveillance ;

— Le nombre de détecteur de gaz de chaque sphére (7) ;
— Le nombre de vanne de refroidissement (7).
— Le raccordement le plus efficace en fonction des distances de ces derniers.

Les architectures des six SIS sont les suivantes :

A

A03

il

L

VEM 112

XAG 132

VEM 109 A 06

VPM 106

VPM 102

VEM 100

VEPM 115

VPM 118

Figure VI-8 : L'architecture des six (6) SIS
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Tel que :

— Les DF 01 a 06 sont les détecteurs de flamme Multi-IR installés comme le montre la
figure VI-8 ;

— Les XAG 131 a 137 sont respectivement les détecteurs de gaz des sphéres
SB1/SB2/SB3/SB4/SB5/SP1/SP2 ;

— Les VPM 100, 102, 106, 109, 112, 115, 118 sont respectivement les vannes de
refroidissement des SB5/SB4/SB3/SB2/SB1/SP2/SP1 ;

— Les A 01 a 06 sont respectivement les automates programmables de sécurité des SIS 01
a 06.

Pour pouvoir calculé les PFD,yq de chaque SIS il faut analyser ’architecture de tous les
sous systeme de chaque SIS pour élaborer leurs arbres de défaillance respectives, ces
architectures sont représentées dans le tableau VI-4 :

Tableau VI-4 : Les architectures des bloc des SIS

Numéro SIS Bloc 1 Bloc 2 Bloc 3
SIS 1 Yo 11 Yo

SIS 2 Yo 11 1/3
SIS 3 Yo 11 Yo

SIS 4 Yo 11 Yo

SIS 5 1/3 1/1 Yo

SIS 6 Yo 1/1 1/3

Sachant que :

— Architecture 1/1: architecture constituée par un seul élément, toute défaillance
dangereuse de cet élément empéche le traitement correct de tout signal d’alarme valide;

— Architecture 1/2 : architecture constituée par deux éléments de fagcon & ce que chacun
puisse traiter sa fonction de sécurité ;

— Architecture 1/3 : architecture constituée par trois éléments de facon a ce que chacun
puisse traiter sa fonction de sécurite.

VI.1.7 Evaluation de la probabilité moyenne de défaillance des SIS :

Pour rappel, la probabilité de défaillance moyenne a la sollicitation notée PFD,y
correspond a la valeur de la probabilité de défaillance a la sollicitation PFD (t) moyenne sur la
période de temps séparant deux tests notée Ti. Cette probabilité s’exprime comme suit
équation (7)[33]:

PFD avg = [, PFD (t) dt (9)
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Un SIS peut étre représenté sous la forme d’une combinaison de plusieurs éléments.
La PFDayg du SIS se déduit alors par la somme des PFD,yy des différents éléments qui le
compose.

I:)FDSIS = PI:DDétecteur + I:)FDAutomate + PI:DActionneur _(10)

Pour chaque sous-systeme, en fonction de son architecture et de la connaissance des
données de fiabilité (A, MTTR, TI, etc.), il est possible d’évaluer leurs PFDgyg.

Afin d’évaluer la PFD,yy d’un SIS, il est possible d’utiliser plusieurs méthodes, dans
notre cas nous avons Opté pour 1’évaluation de la PFDgyg par I'utilisation des arbres de
défaillances.

Pour cela, la relation (8) suivante a été utilisée : PFD = (Apy* T;) /2 _ (11)

Avec : Ti=1 ans = 8760 h qui est I’intervalle de temps entre deux test de verification
de la fonction de sécurité.

Apu est le taux de défaillance dangereux non détecté par heur, le tableau VI-5
Nous renseigne sur les valeurs de chaque composant.

Tableau VI-5 : Les taux de défaillance des composants d'un SIS

Composant Apbu Source
Détecteur de flamme (DF) 1,13 10° Diagnostic prédictif et défaillances des machines
Détecteur de gaz (XAG) 2,63 10° Diagnostic prédictif et défaillances des machines
Vanne de refroidissement (VPM) 2,564 107 CCPs,2001
Automate (A) 2,2810° CCPs,2001

Détermination des PFD,,de chaque composant :

— Pour le détecteur de flamme (DF), on a :
Apu-1,13 10°> PFDpe = (1,13 10° * 8760) / 2= 4,9 10°°

— Pour le détecteur de gaz (XAG),on a:

Apu = 2,63 10° PFDxac = (2,63 10 * 8760) / 2= 1,15 107
— Pour la vanne de refroidissement (VPM), ona:

MTBF = 222 ans = 1.944.720 h 9@Ap =1/ MTBF = 5,14 10’

Avec : Apyu=0,5*Ap = 2,54 107> PFDypy = (2,54 107 * 8760) / 2= 1,11 107

— Pour ’automate (A),on a :

ADuU = 2,28 10° PFDxag = (2,28 10° * 8760) / 2= 10
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Les résultats obtenus sont transcrits dans le tableau VI1-6 ci-dessous :

Tableau VI-6 : Les PFDavg des composants de chaque SIS

Composant PFD avg
Détecteur de flamme (DF) 49107
Détecteur de gaz (XAG) 1,15 107
Vanne de refroidissement (VPM) 1,11 10°
Automate (A) 107

Apres avoir determiné I’architecture de chaque bloc et déterminé les PFD,yq de chaque
composant, nous allons maintenant calculer les PFD,yq de tous les SIS par I’arbre de
défaillance.

SIS numéro 01 :

i
L

FPFI3 vannes de
[ »r> metectous= | | FT) = e ————— | P [ ———

. =
1 N
I I I I I

PEFI> wvanmnes =Bl PFI> “Wannes SE2
P> IE o1 | | PEFI> XN 131 | — %R 11 - | — TR 1O —

Figure VI-9 : Arbre de défaillance du SIS N°01

PFDsiso1 = (PFDpro1 * PFDxac131) + PFDao1 + (PFDvemii2 * PFDyvpmioo)
PFDsiso1 = (4,9 103 * 1,15 102) +102 + (1,11 10%)2

PFDsiso1 = 107

SIS numéro 02 :

[ ]

| PFD ~annes de
| PFD Détecteurs | | PFD Auromate 02 | refroidissement

o -

| | PFD wvannes SB2 | PFD “Vamnmes SB3

— VPN 109 - — WPM 106 - — WPM 102 -

| PFD “Vamnnes SB4

| PFD DF 02 | | PFD XAG 133

Figure VI-10 : Arbre de défaillance du SIS N°02

PFDsiso2 = (PFDpro2 * PFDxac133) + PFDao2 + (PFDvpmios * PFDvemios * PFDvemio2)
PFDsso2 = (4,9 102 * 1,15 10%) +10% + (1,11 10%)°
PFD3|302 = 10-2

SIS numéro 03 :
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| PFD SIS 03 |

PFI>» vannes ds
refroidissement

o

PFD ~vanmnes SHB PFD “WVannes SBS
| — WPMNIL 102 - — WEPNL 100 -

| PFD Détecteurs | | PFD» Aatomate O3 |

PFI» IDF O3 | | PFLI» MNAG 134

Figure VI-11 : Arbre de défaillance du SIS N°03
PFDsis0s = (PFDpros * PFDxac134) + PFD a0z + (PFDvpmioz2 * PFDvemioo)

PFDgisos = (4,9 10° * 1,15 10%) +10% + (1,11 107%)?
PFDg;s03= 107

SIS numéro 04 :

| PFI> SIS 0<% |

| PFI» vannes de
| PFLI» Dyétocteurs | | PFD Auatornate O | refroidissement

o

PFI» wvannes SBS PFI» “Wannes SP2
PFD DF 04 | | PFD FAG 135 | TP 1O — PN 115 -

Figure VI-12 : Arbre de défaillance du SIS N°04
PFDsis04 = (PFDpros * PFDxaG135) + PFDacs + (PFDvpmioo * PFDvpm11s)

PFDgisos = (4,9 10 * 1,15 10%) +10% + (1,11 107%)?
PFDsis04 = 10

SIS numéro 05 :

| PFD SIS 0S5 |

PFI» vannes de
PFI» Dr&étecteurs | PFD» Auatornate O3 | refroidissement

PFI» vannes SP1 PFI>» “WVannes SP2
PFD DF OS5 | | PFD XXAG 136 | | PFD 3AG 137 | WP 118 - PRI 115 -

Figure VI-13 : Arbre de défaillance du SIS N°05
PFDsisos = (PFDpros * PFDxac136 * PFDxac137) + PFDags + (PFDvemi1s * PFDyvpmiis)

PFDgisos = (4,9 102 * (1,15 10%)?) +10% + (1,11 107%)?

PFDgs5 = 107
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SIS numéro 06 :

| PrFI>» SIS OO0 |

PFD vannes de
[ »FD Détecteurs | | PFD Automate 06 | refroidissemment

— PFD vannes SB1
PFD DF 06 | | PFD ™MAG 132 | PRI 112

PrFD "Wannes SB2 PFrFD» “Wanmnes SB3
— PN 109 - — WEPNI 105 —

Figure VI-14 : Arbre de défaillance du SIS N°06

PFDsisos = (PFDpros * PFDxacG132) + PFDaos + (PFDvpm112 * PFDvpmi0s * PFDvpmi106)
PFDsisos = (4,9 107 * 1,15 10%) +10 + (1,11 10%)°
PFDs;s06 = 107

Les résultats obtenus sont transcrits dans le tableau VI-7 ci-dessous :

Tableau VI-7 : Les PFDavg des six (6) SIS

N° SIS PFDayg
01 10
02 107
03 10
04 10°
05 10°
06 10°

V1.1.8 Comparaison entre SIL requis et SIL réel

Les résultats obtenus a partir de la méthode LOPA nous ont prescrit la mise en place
d’un SIS de SIL = 1 (SIL requis) afin de maitriser le risque émanant d’un incendie externe de
grande ampleur et conduisant a 1’éclatement total de(s) sphére(s) de stockage B/P.

A partir du tableau 1-7 et des résultats du tableau VI-7 nous pouvons déduire le niveau
d’intégrité de la sécurité de nos six SIS (SIL réel).

Ainsi un SIS avec une PFD,,qde 107 nous indique un SIL = 1.

La figure VI-15 qui suit nous montre le réle de SSI dans la réduction du niveau du
risque associé au scénario N° 1604 :
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Conséquences Probabilité
Augmentation de la probabilité
P1 P4
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Figure VI-15 : Réduction du niveau du risque par le SSI

Le SIL des barrieres mises en place étant égal au SIL requis, nous pouvons maintenant
réévaluer notre scénario en incluant le SIS avec son PFD,gaux barrieres de sécurité respectant
les criteéres d’indépendance.

V1.1.9 Réévaluation du scénario 1604

Voici ci-dessous le schéma avec I’intégration de la nouvelle barriére :

Plan d’urgence
site

[

Flux thermigue

Incendie de
grande ampleur

BLEVE chaud

[44 | Surpression

de surpression majeures

Effetthermique et Conséquences

Declanchement des
annes d'isolemen

Ouverture desvannes
de refroidissement

Ouverture des vannes
de refroidissement VPN
Ouverture des vannes

d'arrosage VPN

Figure VI-16 : Schéma du scénario N° 04 avec intégration de la nouvelle barriére

Fermeture deswvannes
d’alimentation VBM
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Chapitre VI : Maitrise des risques par la mise en ceuvre d’un systeme de sécurité d’incendie

Le PFDayg du SIS étant egale a 107, nous obtenons le tableau suivant :

Numéro du scénario : 1604
Nom de I’équipement : SB5

Titre du scénario : BLEVE chaud suite a un incendie de grande ampleur a coté des sphéres engendrant
des effets thermiques et de surpressions létaux et de blessures significatives sur le personnel ainsi que

sur la population externe.

Date : 02/05/2016 Description Probabilité | Fréguence
Conséquences/Niveau de gravité associée BLEVE avec effets thermiques et de surpressions dévastateurs. X X
Fréquence « cible » pour atteindre le niveau de | fréquence cible d’apres le critére d’acceptabilité y 10°
risque acceptable
Evénement initiateur du scénario Agression thermique externe (incendie) X 10!
Conditions de réalisation du scénario - - X
Facteurs conditionnels de réalisation (si applicables | Probabilité de présence du personnel dans la zone d’effet atteinte par le 1 X
au scénario) scénario X
Probabilité de blessures mortelles 1 X
Autres - X
Fréquence du scénario sans les barrieres X 10"
Barrieres de securité respectant les critéres | BPCS composé d’un pressostat, d’un systéme logique et de vannes 10
d’indépendance explicités dans la méthode LOPA | d’isolement (2vannes en dessous et 1vanne au dessus) VBM.
(IPL) et valeur de PFD associée Soupape de sécurité. 10™
BPCS composé d’un thermostat, d’un systéme logique et des vannes de 10 y
refroidissement VPM.
SIS composé d’un détecteur de flamme DF 03, d’un détecteur de gaz
XAG135, d’un automate programmable de sécurité et d’une vanne de 10
refroidissement VPM100
Autres barriéres de sécurité ne respectant pas les | Brise de glace par I’opérateur pour I’ouverture des vannes d’arrosage.
criteres d’indépendance explicités dans la méthode | Plan d’urgence site. X X
LOPA Plan d’intervention interne.
Total des PFD associées aux barrieres de sécurité indépendantes (IPL) 10” X
Fréquence du scénario avec les barrieres indépendantes X 10°

La fréquence « cible » permettant de justifier d’un risque acceptable est elle atteinte ? (Oui/Non) : Oui

Actions requises pour atteindre le niveau de risque acceptable : /

Note : La barriére ajoutée nous a permis de diminuer la fréquence d’occurrence résiduel du scénario en 1a rendant < a la fréquence cible ;

Références : Tableaux HAZOP, schéma PID

Identité des membres ayant participés a la revue LOPA : Djalal DEROUAZ et Meziane MAMERI, éléves ingénieurs QHSE-GRI
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Chapitre VI : Matitrise des risques par la mise en ceuvre d'un systeme de sécurité d’incendie

V1.2 Etude technico-économique

Aujourd’hui, des études technico-économiques sont parfois realisées pour décider si
une mesure doit étre mise en ceuvre ou non.

Dans ce qui suit, nous allons justifier la réduction du risque de notre scénario. Cela va
nous permettre ainsi d’orienter la décision de mettre en place une mesure de réduction du
risque additionnel (SSI) ou non.

La méthode qui suit s’appuie sur les principes de I’analyse colit-avantage et s’articule
autour des quatre étapes suivantes :

Définir la mesure envisagée.

Estimer le co0t.

Estimer les avantages de sa mise en ceuvre.
Faire une analyse codt-avantages.

HowbdRE

V1.2.1 Définir la mesure envisagee

La mesure que nous avons proposé de mettre en place se compose de six détecteurs de
flamme ainsi que de six automates programmables de sécurité (les détecteurs de gaz ainsi que
les vannes de refroidissement sont déja mis en place) liés par des circuits de transmissions.

V1.2.2 Estimation du colt de la mesure de sécurité

Pour réaliser une évaluation précise, il est important de ne pas oublier I’ensemble des
colts et des économies futurs associés a la mise en place de la mesure tout au long de sa durée
de vie estimée. Ces colts et économies sont ramenés a un co(t annualisé, ou colt annuel
moyen.

Une approche détaillée peut s’appuyer sur ’expression des coflits annualisés d’une
nouvelle mesure de sécurité (9) suivante [34] :

mn

colit annualisé = Z

=1

(C.+oc)[r(1 +r) 1
(1+r)1t (1+r]”—1]
(12)

Ou:
n = durée de vie estimée de la mesure considérée ;
t = indice variant de 1, année de mise en ceuvre de la mesure, a n;
Ci = frais d’investissement totaux de la mesure de sécurité sur ’année t ;

O = cott net total d’exploitation et de maintenance de la mesure de sécurité sur ’année t ;
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Chapitre VI : Matitrise des risques par la mise en ceuvre d'un systeme de sécurité d’incendie

r = taux d’actualisation : c’est le taux a travers lequel on évalue la dépréciation monétaire, en
effet, 1da d’aujourd’hui ne vaut pas 1da de demain, il faudrait donc dans le cas d’un
investissement, ramener les valeurs futures a I’année ou I’investissement est effectué.

Avant de calculer le cout annualisé, nous proposons le tableau VI-8 suivant afin de le
positionner :

Tableau VI-8 : Proposition d’échelle qualitative de coiits

Niveau de cout | Cout annualisé

1 Inferieur a 50 000DA

Entre 50 000da et 100 000DA
Entre 100 000da et 500 000DA
Entre 500 000da et 1 000 000DA
Supérieur a 1 000 000DA

bW

Ce positionnement nous permettra d’effectuer une comparaison simple du colt
annualisé avec les avantages induits par sa mise en place.

> Calcul du cout annualisé

Les différentes composantes du colt annuel total sont estimées par ce qui suit :

— Frais d’investissement totaux de la mesure de sécurité = 650 000DA a I’année 1 ;
o Détecteur de flamme = 50 000DA/unité =» 50 000x6 = 300 000DA ;
e Automate programmable de sécurité = 25 000DA/unité =» 25 000x6 =
150 O00DA ;
e Circuit de transmission (cablage) = 200DA/m*>» 200x1000 = 200 000DA
— Durée de vie estimée de la mesure de sécurité = 10 ans ;
— Taux d’actualisation retenu : d’apres les prévisions économique, I’inflation en Algérie
est de ’ordre de 6% ;
— Cout net total d’exploitation et de maintenance de la mesure de sécurité = 5% du colt
d’investissement, en prenant en compte :
e Codt de maintenance et de vérification = chaque 6 mois =» 2 fois par an,
e (ot d’énergie consommé (€lectricité),

Le cout annualisé des détecteurs de flamme est donc donnée par :

0,1X(140,06)°
(1+0,06)10—1

650 000 10 650 000X0,05
(1+0,06)° 2 (140,06)t1

C=| ] x = 186 082DA

Ainsi, a partir du tableau V1.8 nous déduisons que le co(t est de niveau 3.
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V1.2.3 Evaluation des avantages des mesures retenues

Nous proposons d’évaluer les avantages de la mise en ceuvre de notre mesure sur des
échelles a 4 paliers. Elles concernent les enjeux humains : le nombre de personnes exposées
épargnées pour chacun des trois niveaux d’intensité. Il s’agit de la différence entre le nombre
de personnes présentes dans chaque zone d’intensité avant et aprés mise en ceuvre de la
mesure.

Les échelles que nous proposons sont les suivantes :

Nb personnes
épargnées SELS

Mb personnes
épargnées SEL

Nb personnes
épargnées SEI

10 100 1000
5 50 500
1 10 100

>0 1 10

Figure VI-17 : Les niveaux de personnes épargnées

A T’issue de cette étape, nous retenons pour notre mesure le plus haut seuil atteint sur
au moins ’une des échelles d’avantages.

Le nombre de personnes épargnées par notre SSI est donné dans le tableau VI-9
suivant :

Tableau VI-9 : Nombre de personnes épargnées par notre SSI

Zone d’effet Nombre de | Nombre de | Nombre de
PEersonnes exposées | personnes exposees | personnes
sans SSI avec SSI épargnées par SSI
SELS : 1800 (kW/m?)*®s | 150 90 60
SEL : 1000 (kW/m9)*°s | 400 200 200
SEI : 600 (kW/m?*)*°.s 500 200 300

Notre SSI permet donc d’atteindre le seuil maximal sur les échelles d’avantages :

Nb personnes
épargnées SELS

200 44

Qoo o

50

G0 ==

5

10

MNb personnes
épargnées SEL

5
b 1000

Nb personnes
épargnées SEI

500
300

Figure VI-18 : Les différents seuils de notre SSI
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V1.2.4 Analyse des résultats

Le seuil maximal d’avantages atteint étant déterminé dans 1’étape précédente (pallier
4), nous pouvons a ce stade le comparé au niveau du co(t de notre SSI.

La regle proposée dépend de la classe de probabilité du phénomene initial étudié. Le
BLEVE est de classe E d’aprés ’arrété du 29 septembre 2005, nous recommandons de mettre
en ceuvre la mesure(SSI) dés que le seuil maximal atteint est supérieur ou égal au niveau du
codt de la mesure.

Notre SSI permet d’atteindre le 4°™ palier des échelles d’avantages. Comme il est de
niveau de codt 3, la méthode le considére justifiable.

Echelle de coit Echelle d'avantages
annualisé atteints

Mesure
justifiable

C. A,
Cy Ay
C, A,
C, A,

| Si probabilité de classe E

Figure VI-19 : Justification de la mise en ceuvre du SSI

Conclusion

Ce chapitre nous a permis de maitriser le risque découlant vers un BLEVE chaud et ce
par la mise en place d’un SSI composé d’un ensemble de détecteurs de flamme et de gaz li¢ a
des automates programmables de sécurité qui commandent I’ouverture des vannes de
refroidissement des sphéres en cas d’incendie externe ou de fuite de gaz.

Ce systéme qui est composé de plusieurs SIS répondent parfaitement a nos besoins en
termes de niveau de sécurité et ceci aprés avoir vérifié 1’adéquation du SIL réel de ces
derniers avec le SIL requis déterminé par la méthode LOPA au chapitre V. Mais aussi en
termes de co(t économique en justifiant sa mise en place grace a 1’étude technico-économique
et ceci en comparant entre 1’estimation de son colt avec ses avantages.
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Conclusion générale

Conclusion générale

Le travail effectué pour la maitrise des risques majeurs, au niveau du Centre Vrac 165
de NAFTAL, nous a conduit a déployer une démarche de gestion des risques et a proposer des
solutions pour leurs maitrises.

Afin de répondre a notre problématique, nous avons suivi un enchainement logique
qui consistait en 1’utilisation d’un ensemble de méthodes et de techniques soigneusement
choisies pour arriver a une maitrise efficace et économiquement raisonnable aprés avoir
détaillé un ensemble de notions et de concepts de base au chapitre 1.

Le chapitre Il de ce mémoire nous a donné les moyens de bien comprendre le
fonctionnement du CV165 pour mieux définir la méthodologie a suivre dans le but d’apporter
des réponses a notre problématique.

Une démarche de gestion des risques qui a comme finalité la maitrise de ces derniers,
nécessite le déploiement d’une analyse qui consiste a identifier les sources de danger et a
estimer la criticité des risques retenus. Le chapitre 111 a été dédié a cet effet ou nous avons mis
en ceuvre dans un premier lieu le modéle MADS pour des buts d’optimisation et
d’exhaustivité lors de 1’élaboration des scénarios d’accidents, cette partie nous a permis de
repérer les zones les plus sensibles et les plus critiques pouvant étre a 1’origine ou la cible
d’un accident majeur, ils sont en nombre de trois :

— Spheres de GPL ;
— Pomperie GPL;
— llot de chargement.

Nous avons dans un deuxieme lieu appliqué la méthode HAZOP sur ces zones pour les
scénarios les plus complexes qui nécessitaient une étude plus approfondie et cecien incluant
les différentes barrieres de sécurité existantes, 1’interprétation des différents tableaux nous a
permis de conclure que :

— 72,30 % des dérives inacceptables découlaient des sphéres de stockage GPL ;
— 68,75 % de ces derniers donnaient lieu au phénoméne BLEVE.

A partir des résultats précédent et connaissant le caractere dévastateur du BLEVE et
I’environnement qui entoure le CV165, nous étions dans 1’obligation au chapitre 1V, de
modéliser les effets des flux thermiques et de surpression pour déterminer les distances
atteintes par chaque seuil et avoir une base de donnée lors de I’estimation du niveau de
gravité.

L’évaluation des risques par ’emploie de la méthode LOPA sur les spheres B/P au
chapitre V nous a permis d’analyser les barriéres existantes et de juger si elles sont adéquates
en comparant la fréquence d’occurrence résiduel du scénario avec la fréquence cible obtenu
par un critére d’acceptabilité propre au CV165.
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Les résultats obtenus nous ont permis de conclure que :

— les barriéres allouées a cing des six scenarios etudiés sont adéquates ;
— le scénario conduisant a un BLEVE d0 a un incendie externe nécessitait 1’élaboration
de solution d’ordre technique pour atténuer la probabilité de sa survenance.

Enfin, pour répondre au besoin de réduction du risque, nous avons effectué au chapitre VI
des études pour recommander une barriére de prévention qui est un Systeme de Sécurité
d’Incendie composé de détecteurs de flamme, d’automates programmable de sécurité et de
vannes de refroidissement au niveau des spheres B/P. Nous avons pu aussi justifier la mise en
place de notre SSl en :

— Jugeant de I’adéquation de sa fonction et de son niveau d’intégrité de sécurité avec nos
exigences exprimees lors de 1’évaluation des risques ;
— Comparant entre les avantages qu’il procure avec son colit annualisé.

Perspective

Notre mise en place du SSI nous permettra de refroidir les spheres de stockage de GPL
s’il y’a un incendie externe et ceci pour donner le temps nécessaire a I’intervention humaine
et de retarder au maximum [’augmentation de température du liquide, ceci fait, nous
proposons de mettre en ceuvre un systéme de recyclage des eaux de les réinjecter au bassin
d’eau méme s’il existe une grande capacité de réserve et un puits propre au CV165.

Aussi, I’efficacité des mesures de réduction retenues en phase de maitrise des risques
est conditionnée par le suivi rigoureux de leurs mises en ceuvre. Ainsi, le contréle de suivi et
de niveau de maitrise s’avere indispensable pour une gestion des risques compléte, c’est pour
cela que nous proposons de mettre en ceuvre des actions ponctuelles telle que 1’audit qui
apporte un regard extérieur ou bien par la mise en place d’indicateurs de suivi, sous la forme
de tableaux de bord.

Enfin, pour une perspective d’amélioration continue, nous proposons de formaliser,
capitaliser voir méme généraliser la démarche que nous avons mise en ceuvre a I’ensemble
des Centres Vrac de NAFTAL.
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Annexe 1 : Processus de danger

Systéeme 1 :

EIL
Corrosiorn
TTsure
Surpression

EIE
Projectile
Choc mécanigue

Flux thermigue

> Source
- Canalisation —

Annexe

EXL
Fupture de
confinement
Fuite

Imncendie/Explosion

Er
MNuage GPL
Projectile
Flux thermigue
Onde de choc

Processus de danger N°01 propre a la canalisation dés SS 1 et 2

EIXI
Corrosion
TUsure
Surpression

EIE
Signal non conforme
Chocmécanigue
Flux thermigue

EXL
Fuite

Incendie/Explosion

Er
MNuage GPL
Projectile
Flux thermigue
Onde de choc

Processus de danger N°02 propre a la vanne dés SS 1,2 et 4

EIL

Signal non conforme

Masse électrigue

Source

APS

EIE
Mauvwaise manipulation
de 1" opérateur

EI
F.éponse inadéquate

EP
Flux d’information
de mauvaise gualité

Processus de danger N°03 propre a ’APS dés SS 1,2, 3 et 4

EIL
Corrosion
Usure
Surpression
Source
Joint isolant
EIE

Flux thermique
Mise en place inadéquate

EI
Fuite

Incendie/Explosion

EP
MNuage GPL
Flux thermique
Onde de choc

Processus de danger N°04 propre au joint isolant du SS 2
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EIL

Programmation erronde

EIE
Flux thermigue
Sur-remplissage

Suwrepression

Annexe

EIL

Fuite

Incendie/Explosion

Source
Soupape de ligne

Er
MNuage GPL
Projecrile
Flux thermigue

Onde de choc

Processus de danger N°05 propre a la soupape de ligne dés SS 2 et 4

EIL

Programmation erronée

EIE
Flux thermique
Flux informationnel
Absence de fluide

EXL
Fuite
Incendie/Explosion

Eclatement

EPr
MNuage GPL
Projectile

Flux thermique
Onde de choc

Processus de danger N°06 propre a la pompe du SS 3

EII
Mauvaise manipulation
del opérateur

EIE
Surpression

EXI
Fuite

Incendie/Explosion

Source

Bras de chargement

EP
MNuage GPL
Flux thermique
Onde de choc

Processus de danger N°07 propre au bras de chargement du SS 4

EIT
Givrage
Corrosion
Mauvaise manipulation
de " opérateur

EIE
Flux thermique

EI
Fuite
Contamination du sol
Incendie

Source

Swstéeme de purge

EP
Flux thermique

Processus de danger N°08 propre au systeme de purge du SS 4
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Systeme 2 :

Erosion

Corrosion

TTsure

Surpression
Sur-remplissage
MMaintenance inappropride

ETE
Flu=x thermigue
Choc mécanigue
Onde de choc
Projectile

Source
Sphare

Annexe

EXL
Fuite
Contamination du sol
Incendie/Explosion

Er
Flux thermigue
Onde de choc
™NMuage
Projectile

Processus de danger N°09 propre a la sphére du SS 1

EIL
Corrosion
Usure
Surpression
Sur-remplissage
MMaintenance inappropriée

EIE
Flux thermique

Source
Soupape

EXL
Fuite

Incendie/Explosion

EP
Flux thermigque
MNuage

Projectile

Processus de danger N°10 propre a la soupape du SS 1

EII
Corrosion
Usure
Sur-remplissage dela sphére

ETE
Flux thermique

Source
Pied de la sphére

EI
Rupture de la sphére
Contamination du sol
Incendie/Explosion

EP
Flux thermique
Onde de choc
Projectile

Processus de danger N°11 propre au pied de la sphére du SS 1

EII
Corrosion
Usure
Surpression

EIE
Signal non conforme
Chocmécanique

Flux thermique

EI
Fuite

Incendie/Explosion

EP
MNuage GPL
Projectile
Flux thermique
Onde de choc

Processus de danger N°12 propre a la vanne du SS 1
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Annexe

EI
Péponse inadequate

EII
Signal non conforme
Masse électrigue

Source
APS
EIE
Mauvaise manipulation . EP .
del  opérateur Flux d information
de mauvaise gualité

Processus de danger N°13 propre a ’APS du SS 1

EIL EI
Cormrosion Fupture de la citerme
Usure Contamination du sol
MMaintenance inappropriée de Pollution atmosphérique
la citerne
Source
Wiche de mercaptan
EP

EIE
Flux thermique
Choc mécanique

Projectile
MNuage toxique
Fhx thermique

Processus de danger N°14 propre a la niche de mercaptan du SS 1

Systeme 3 :
EIL

Manque de motivation

Fatigue EI
Stresse Accident

Source
Opérateur
EIE

Manque de formation
Manque de communication

Processus de danger N°15 propre a I’opérateur du SS 1

Systeme 4 :

EI
Incendie/Explosion

Source
Faffinerie

EP
Flu= thermigue
Onde de choc
Projectile

Processus de danger N°16 propre a la raffinerie du SS 1
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Annexe 2 : Scénarios d’accidents

Chocmécanique Affaiblissement
Projectile »| aveclssphire —» dela paroi d'une

Comosion ouusure dela Rupture de P sphére
canalisation d’alimentation confinement
d'une sphére Fuite Formation d'un

nuage gazeux

Source

d'inflammation

Scénario d’accident N° 01

Comosion ouusure de la
canalisation d alimentation
d'une sphére

Rupture de
confinement

Annexe

Population/
Opérateur

Autoroute
stade

Onde de choc
rsouffley

Comrosion cuusure de la

Projectile | —| aveclasphére —#| dela paroi d'une

Formation d’un
nuage gazeux
inflarrmrmable

Source
d’inflarmmation

Scénario d’accident N° 02

Chocmécanique Affaiblissement

; - Rupture de sphére
c :lnahsauon d’alimentation confinement
d’une spheére Fuite Feude gaz I
d’inflammation

Cormrosion ouusure de la

Scénario d’accident N° 03

Fupture de

canalisation d alimentaton
d’une sphére

confinement

Source

d'imflarmmation

Scénario d’accident N° 04

Chocmécanique Affaiblissement
Projectile | —| avecla sphire — dela paroi d'une
Cormrosion‘usure de la .| Rupturede sphére
vanne d'alimentation confinement
d'une sphére Fuite Feude gaz |
I
Source
d'mflarmmation

Scénario d’accident N° 05

Population/
Opérateur

Onde de choc
(souffled

Autoroute
stade

Populations
Opérateur

Onde de choc
lzouffley

Autoroute
stade
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Comosion/usure de la
wanne d’alimentation
d'une sphére

Fupture de
confinement

Swrpres:
Source
d'inflarmmmation
r : ) : o
Scénario d’accident N° 06
érateur
Chocmécanique Affalbhss.em-em Onde de ch
Projectile  |—» avecla sphére »| dela parci d'une ¢ de choe
Cormrosion/usure de la _ | Rupture de spheére (zouffle)
vanne d’alimentation confi Autoroute
d'une sphére Fuite Formation d'un stade
nuage gazeux
Source
d'inflarmation
’ . N . )
Scénario d’accident N° 07
Cormrosion/usure de la .| Pupture de
wanne d’alimentation confinement
dume sphére Formmation d'un —
nuage gazeus TWVCE
Swrpression mflarmmable
Source
d'inflarmmation
4 . bl : [e]
Scénario d’accident N° 08
- Opérateur
Fermeture Chocmécanique Affmbhsserr{em Onde de choc
intempestive R 3 Projectile | —| aveclasphére | de kf paroi d'une (souffle)
- confinement
d’alimentation Fuite Formation d'un Autoroute
d'une sphére stade
nuage gazeux
T mflammable
Signal non Source
conforme d'mflammation
14 1 b 1 o
Scénario d’accident N° 09
Fermeture

intempestive
dela vanne || Surpression
d’alimentation
d'une sphére

r

Signal non
conforme

Fupture de
confinement

Formation d'un
nuage gazeux
inflammable

Source
d'inflammation

Scénario d’accident N° 10
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Population

Opérateur

Autoroute
stade

Affaiblissement

Fermeture Chocmécanique
intempestive Projectile | — aveclasphére | dela paroi d'une
Fupture de sphire
dela vanne
- confinement
d'alimentation N 1
. X Fuite Feude gaz
d'une sphére |

Onde de choc
(soufile)

T Source

Signal nen d’'inflammation

conforme

Scénario d’accident N° 11

Fenmeture

intermpestive
dela wvanne | Swrpression
d’alimentation
d’une sphéare

T Source

Signal non d'imflarmmation

Fupture de
confinerment

conformnme

Scénario d’accident N° 12

— Opérateur
Chocmécanique Affalbhssn.zntem Onde de cin
Projectile  |—] avecla sphére {—mw| dela parei d'une e de choc
Comosion/usure Rupture de sphére (souffle)
d'unjoint isolant confinement
! Fuite Feude gaz | Autoroute
| stade
Source
d'inflammation
y . N . °
Scénario d’accident N° 13
Comosion/usure _ | Pupture de
d’un joint isolant confinement
Surpression
Source
d'inflarmmation
, . . . °
Scénario d’accident N° 14
Opérateur

Affaiblissement

Chocmécanmque

- Projectile | —| avecla sphére | delaparoi d'une Onde de choc
Comosion/usure Rupture de sphére (soufflel
d’unjoimnt isolant confinement Autoroute
Fuite Formation d'un stade
nuage gazeux
Surpression inflammable
Source

d'inflammation

Scénario d’accident N° 15
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Comrosion/usure

Fupture de

Annexe

d'inflammation

Scénario d’accident N° 19

MMize en place inadéquate
d’um joint isolant

Fupture de

confinement

d um joint isolant = confinerment
Fommnation d’un
- nuage gazeux
Swrpression inflarmmahble
Source
dimflarmmation
7 . N . )
Scenario d’accident N° 16
Opérateur
Choc mécanique Affaiblissement
Projectile | —| aveclasphére —»| dela paroi d'une Onde de chec
Mise en placeinadéquate Rupture de sphére (souffle)
d'unjomt isolant confinement Autoroute
Fuite Formation d'un stade
- nuage gazeux
Surpression inflammable
Source
d'inflammation
4 . bl b [e]
Scénario d’accident N° 17
Iiizse en placeinadéguate Fupture de
d™umn joint iscolant confinement
Formation d un
- nuage gazeux
Surpression inflarmmable
Source
d'inflarmmation
r : ) : o
Scénario d’accident N° 18
Opérateur
Chocmécanique Affaiblissement
Projectile | —»| avecla sphére —» dela paroi d'une Onde de choc -
Mise en place nadéquate Pupture de sphére (souffle)
d'unjoint isolant confinement
Fuite Feu de gaz | Autoroute
| stade
Source

Swrpression

| Feu de ga=

Source

d'mmflanmmation

Scénario d’accident N° 20
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Chocmécanique Affalbhssem-em
Projectile | —| avecla sphére |—m»| dela paroi d'une
Pas de dépressuration Rupture de sphére
confinement
Fuite Formation d'un
Soupape deligne Huage gAZEUR
bloquée/faible débit inflamimable
dessoupapes deligne
Source
d'inflammation
y . N . o
Scénario d’accident N° 21
Swurpression

_—| Pas de dépressuration |_>

Soupape de ligne
bloguée/faible débit
des soupapes de ligne

Surpression

Fupture de
confinement

Annexe

Population/
Opérateur

Onde de choc

lzouffle)
o

Autoroute
stade

Formation d'un
nuages gareux
imflarmmable

Source

d'inflarmmmation

Scénario d’accident N° 22

Pas de dépressuration

Rupture de
confinement

Projectile

—>

Chocmeécaniqu
avecla sphére

Affaiblizsement
dela parei d'une

&
—»|

Soupape deligne
blogquée/faible débit
des soupapes de ligne

Surpression

Fuite

Source
d'mflammation

sphére

Feu de gaz ‘

Scénario d’accident N° 23

4.| Pas de dépressuration |_>

Soupape de ligne

bloguée/faible débit
dessoupapes de lighe

Fupture de
confinement

Opérateur
Onde de choc
(souffle)
Autoroute
stade

Source

d'inflanmymation

Scénario d’accident N° 24

MNiveau du

hguide trés bas

Eclatement
d'une pompe

Emreur humaine

Projectile

Choc mécanique
avecla sphére

Feu de gaz

Source
d’inflammation

Scénario d’accident N° 25

Affaiblisserment
dela paroi d'une
sphere
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Absence du
liquide

Eclatement
d'une pompe

Y

Projectile

Chocmécanique
- .
*| awvecla sphére

Annexe

Emeur humaine

¥

Affaiblissement
dela parol d'une
sphere

Scénario d’accident N° 26

Défaillance de la
pompe d’alimentation

Surpression dans
la canalisation

de chargement

Sur-remplissage

sphére

(ivrage/comosion
d'une purge dela

duliquide la sphére

Ermreur humaime

Faible débit de
soupape/soupape
bloguée

Surpression
dansla sphére

Feude nappe

) _ | Swrpression
d'une sphere ELEVE
Comosionusure de la
parol d'une sphére
Scénario d’accident N° 27
Armrachement dubraz - Surmression
de chargement —»( Fuite p Fendegaz |4 WP
dela citeme
BLEVE de la citeme
Source
Tinflammation Cormrosion/usure
dela parci dela
citeme
Scénario d’accident N° 28
Purge intempestive Surpression

dela spheére

_.‘ ELEVE

Scénario d’accident N° 29

Pasde
dépressuration

Eclatement dela

sphére

Scénario d’accident N° 30

’—‘ Opérateur

Onde de choc >

(souffle)

Autoroute
stade
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Comosion‘usure
dela soupape
d’une sphére

Pasde
dépressuration

Surpression
dansla sphére

Eclatement dela
sphére

—

Scénario d’accident N° 31

Comrosion/usure
despieds de la
zsphére

| Source d'inflanmymation |‘—

Effondrement
dela sphére

Y

Sur-remplissage
dela sphére

Epandage du
Ligqude

COmde de choc

Annexe

Population/
Opérateur

souffle)

=

Autoroute
stade

—F"l Feu de nappe

h 4

du sol

Contamination

Scénario d’accident N° 32

Comosion‘usure de
la citerme mercaptan

| Source d'inflanmmation |—

—|"| Feude gaz

Fissuration de la Déwversement du
citerne mercaptan o Lhguide
L 4
Contamination
du =ol

Scénario d’accident N° 33

| Source d'inflammation |

Comrosion‘usure de
la citerne mercaptan

Fissuration de la
citerme mercaptan

Déversement du

Liquude

Formation d un
nuage nflarmmable

Contamination
du sol

Scénario d’accident N° 34

Source dinflammation

Cormrosion‘usure de

3 Fissuration de la
la citeme mercaptan

citeme mercaptan

Déversement du

|
liquide

Formationd'un
nuagenflammable

Contamination
dusol

AR

Surpression
dela sphére

Scénario d’accident N° 35

Population
Opérateur

Onde de choc

(souffled
Fead

Autoroute
stade
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Population
Opérateur

Autoroute
stade

Source d'inflammation
Cormrosion/usure de . . Surpression
N Fissuration dela Déversement du P
la citeme mercaptan [ ™ | Fendegaz dela sphére

citeme mercaptan liquide

Contamination
dusol

Onde de choc
(souffled

Scénario d’accident N° 36

Agoravation des
conséguences

Accident

MMawuvaisze forrmation Mauvwvaise
del’opérateur compréhension de
I'information

| Panique générale

Mialadresse

Scénario d’accident N° 37

MNonrespect des
procédures

Entreprise
externe

Nonrespect du Aggravation des
réglement intéreur conséquences

Scénario d’accident N° 38

Raffinerie d’Alger Effet thermique 4>| BLEWVE des sphéres Onde de choc
(souffle)
stade

Scénario d’accident N° 39
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Annexe 3 : Fiches techniques des spheres
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Annexe

Annexe 4 : Fiche technique du détecteur de gaz
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Annexe 5 : Accessoires et vannes d’une sphére




Annexe 6 : Implantation des détecteurs de chaleur
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Annexe

Annexe 7 : Caractéristiques techniques d’un détecteur de flamme Multi-IR

Caractéristiques techniques

GENERAL
Technologie

Feux détectés
Portée de détection™®

Multi-spectre infrarouge, 3IR
Hydrocarbures et composés carbonés
Feux de n-heptane 80m, essence 65m

30 _-

15* 0" 45

* détecteur longue portée, bac 0,3 x 0,3m el 45" ororre
Champs de vision Angle horizontal maximal 120° 60°* i
Angle horizental 50% de la portée 104° ad
Angle vertical 50% de |3 portée 82°
Temps de réponse réglable de 3 3 20 secondes [typique 6 5.] 75 75
Garantie 3 ans, retour usine
90° o
SIGNAUX DE SORTIE 0 20 40 60 80 100 %
Standard 4-20mA ou 0-22mA [configurable),
impédance de charge 7000 (Std.), 15° 0° 15° Vision Limité par
HART 7eme édition (option| 30° — le réflecteur IR
Lonworks pour systéme Syntel loption) b
Alarmes 2 relais configurables, max. 1A /30 Vec e  45; o
Visuels - Fonctionnement normal 80° "
- Alarme o
- Défaut
ELECTRIQUE 75 | 75°
Alimentation 24 Vee, 118 - 28 Vel !
Consommation 2W normal, 4W en auto-test 90" 90°*

Connexion

ENVIRONNEMENT
Stockage
Fonctionnement
QOption

0,3mm2-1,5mm?
Cable blindé et armée en zone classée

de -40°C 2 +70°C
de -20°C a +65°C
Protection solaire
temp. de surface max. 85°C

Humidité 99% RH [non condensable|
Protection P66
FI/EMI Conforme a la norme EN50130-4

BOITIER ANTI-DEFLAGRANT

0 20 40 60 80 100%

Matériau Aluminium traité anti-corrosion
Poids 3.3kg 7 s '
Dimensions 175 x 184 x 223 mm (L, h, p)

ACCESSOIRES

TLU&0D Terminal de communication infrarouge
& n1cExiancTa CERTIFICATIONS

LT15 Lampe test ATEX SIL Certifié SI12 sans redondance IEC 61508-137
@ II2GExdIICTé-TS Certificat LCIE SF-*-T-20131101R0

AS059 Support de fixation a rotule ATEX @II 2GExd |l CTéGb (de -20°C & +65°C)
{montage sur tube 2" ou 2,5"] Certificat LCIE 03 ATEX 6263

AS056-450 Protection solaire IECEx IEC 60079-0 : 2004 et |IEC 60079-1 : 2007-04

AS040 Protection longue [réduction vision verticale) Certificat LCIE 09.0018

ASD4T Protection longue [réduction vision verticale CEDPC EN 54-10:2002 + A1:2005
et horizontale) Certificat 0333-CPD-075378

ASD4S Ecran d'air MarED Directive 96/98/EC [version spécialel

AS215 Plagque de repérage Certificat 23160/A0 EC
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