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Résumé : La multiplication et l'aggravation des états de carence en eau potable commencent a
prendre une dimension assez importante a ’échelle mondiale. En Algérie, les ressources en eau
se font de plus en plus rares, alors que les besoins ne cessent d’augmenter. Le dessalement est la
solution proposée pour remédier au déséquilibre entre 1'offre et la demande en eau potable,
néanmoins, le probléme des composantes réelles du prix de 1’eau se pose avec acuité. Le travail
présent¢ dans le cadre de ce mémoire est relatif a une analyse énergétique et technico-
¢conomique des différents procédés de dessalement d’eau de mer existants. La faisabilité¢ d’une
combinaison des caractéristiques de deux ou plusieurs procédés dans le but d’améliorer
I’efficacité et le rendement des unités de dessalement est aussi examinée. Afin d’illustrer toutes
ces considérations, la centrale thermique de RAS DJINET est choisie comme exemple type pour
examiner la possibilité de récupérer une partie de 1’énergie calorifique rejetée par la centrale en
pure perte a la mer, par I'intermédiaire du dessalement de 1’eau issue des condenseurs. Le
logiciel DEEP3 de I’AIEA (Agence Internationale a 1I’Energie Atomique) a été utilisé lors de
cette analyse, a travers laquelle nous tenterons d’apporter une contribution a la recherche de
solutions a quelques problémes énergétiques et technico- économiques li€s au dessalement et a
I’approvisionnement en eau potable en Algérie.

Mots clés : Dessalement; Analyse technico- économique ; Logiciel DEEP3 ; CENTRALE
RAS DIJINET.

Abstract: Fresh water shortage becomes one of the most world preoccupations. In Algeria,
resources of fresh water are more and more rare, whereas its needs don't stop rising. The
saltwater desalination is proposed as a solution to remedy the unbalance between the offer and a
demand. However, it is necessary to know the real components of the water price. This study is
technical and economical analysis of the different parts of the desalination processes. Moreover,
to view the possibility and the feasibility to combine two or more processes to improve the
efficiency and the output of the desalination plants. To illustrate all these considerations, the
power plant station of CAP DJINET is chosen as a typical example to test the possibility of
recovering a part of the thermal energy issued from water rejected to the sea by this power
station without profit by means of desalting this water. DEEP3 software developed by IEAE
agency is used in this analysis. Subsequently through this study, we will tempt to bring a
contribution in search of solutions which are more adapted to the problems of desalination and
provision of drinking water in Algeria.

Keywords: Desalination, Economical and technical aspect; DEEP3 software; Ras Djinet
power plant.
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Introduction générale

« Plutét que d’étre nécessaire a la vie, I’eau est la vie elle-méme », écrivait Saint-
Exupéry dans « Terre des hommes ». L’eau est présente a tous les niveaux de la société
humaine, de I'écologie a I’industrie, en passant par I’agriculture et on ne lui connait pas de

substitut.

L’eauest la ressource la plus abondante de la planéte, elle couvre 70 % de la superficie
terrestre [1], néanmoins, 97,5 % de cette ressource est enfermée dans les océans et possede
une teneur en sel trés élevée. La majeure partie, soit 98,8 % des réserves en eau douce est
localisée dans les calottes glacicres des pdles, les glaciers, 'atmosphére, le sol ou dans les
aquiferes tres profonds. Seulement 2,8 % de cette ressource, soit 0,4 % du total de ’eau dont
0,26% sous forme de lacs et de riviéres, est disponible pour les usages des sociétés humaines.
Théoriquement, cela laisse suffisamment d’eau pour tous. Cependant, il est indispensable de
montrer les limites et les difficultés auxquelles plusieurs états continuent a étre confrontés

aujourd’ hui.

Derriere les chiffres peuvent se cacher de trés grandes disparités en termes de qualité
et de quantité ou plusieurs régions du globe souffrent d'un manque d'eau potable. Sur les 6,67
milliards d’habitants actuels de la planéte selon le plan des nations unies pour le
développement [2], 26% n’accedent pas a une eau de qualité¢ suffisante et 50% ne disposent
pas d’un systéme adéquat d’assainissement [3], entrainant chaque jour le déceés de 20 000
personnes, des enfants surtout, a cause de maladies liées a 1’eau, ’équivalent d’un Nagasaki
ou d’un Hiroshima tous les trois jours. Selon le rapport du PNUD de 2006, le déficit est
estimé a plusieurs millions de m*/J dans les années a venir, ce qui se traduira dans certains

pays par la baisse de la qualité de la vie et pour d’autres a la mise en danger de sa population.

De part la position géographique de 1’Algérie, situés en zone aride et semi-aride, a eu
depuis des millénaires une évolution fortement liée au climat de la région et a sa variabilité.
Son climat se caractérise par des contrastes importants, avec plusieurs types de climats trés
différents et ce, en relation avec les particularités géographiques et écologiques du pays.

Les données climatiques relevées dans la région, durant le 20 siécle, indiquent un
réchauffement durant ce siecle estimé a plus de 1°C, avec une tendance accentu¢e diment les

40 dernicres années. Ces données montrent aussi une augmentation nette de la fréquence des



sécheresses et des inondations. Ainsi, on est passé d’une sécheresse tous les dix ans au début
du siecle, a cinq voir a six années de sécheresses en dix ans actuellement. Cette nouvelle
situation est accentuée par la nature excessive des rares années humides avec une

pluviométrie tres forte repartie sur une courte période de ’année.

Compte tenu de la concentration de la majorit¢ de la population algérienne sur la bande
littorale (1200km), la politique des autorités Algériennes en matiere d’approvisionnement en
eau potable pour faire face a une demande grandissante, en croissance continue, est axée sur
le dessalement d’eau de mer en complément aux systemes conventionnels existants (barrages,
forages).

A D'instar des stations de dessalement déja opérationnelles, le ministére des ressources
en eaux, prévoit d’investir dans la réalisation de 13 autres stations de dessalement d’eau de

mer de capacités variables qui produiront a terme 2,26 millions de m3/j.

Le travail présenté dans ce mémoire est relatif a une analyse énergétique et technico-
économique des différents procédés de dessalement d’eau de mer existants. La faisabilité
d’une combinaison des caractéristiques de deux ou plusieurs procédés afin d’améliorer
Iefficacité et le rendement des unités de dessalement est aussi examinée. Plus précisément,
réduire la consommation d’énergie qui est un facteur prévalant dans la détermination du prix
du meétre cube d’eau potable produit. Par conséquent, réduire les investissements consentis
pour les installations de dessalement d’eau de mer en vu de produire une eau potable a un

prix compétitif par rapport, a une eau produite par les méthodes conventionnelles.

Une étude énergétique de la centrale thermique de RAS DJINET est ainsi présentée
afin d’examiner la possibilité de récupérer une partie de I'énergie calorifique rejetée par la
centrale en pure perte a la mer, par I’'intermédiaire du dessalement de cette eau issue du
condenseur. Cette étude est suivie d’une approche technico-économique afin de vérifier la
rentabilité du projet. Autrement dit, si la réalisation des dépenses d’investissement pourrait
assurer un bilan avantageux pour I’exploitant sur la durée de vie du projet. Cette évaluation
est faite pour deux options (production d’¢lectricité seule et production simultanée
d’¢lectricité et d’eau douce) qui seront comparées entre elles en termes de bilan économique.
Ainsi, a travers cette étude, nous tenterons d’apporter une contribution a la recherche de
solutions les plus adaptées aux problémes de dessalement et d’approvisionnement en eau

potable en Algérie.



Pour mener a bien cette étude, nous avons adopté un plan de travail structuré en cinq

chapitres :

» Le premier chapitre intitulé « Généralités sur les procédés de dessalement » est relatif
a des généralités sur le dessalement ou nous avons passé en revue les différentes
caractéristiques, avantages et inconvénients des différents procédés les plus utilisés

en matiére de dessalement.

» « Etat de T'art » est le titre du second chapitre qui consiste, en une rétrospective
bibliographique sur I'évolution des technologies et des colits de production d’eau

des différents procédés de dessalements rapportés par littérature.

» Le troisiéme chapitre « Analyse économique du dessalement », est relatif a des
simulations de quelques procédés, utilisés a grande échelle dans 1’industrie du
dessalement. Dans ce chapitre, le logiciel DEEP-3 ( Desalination Economic
Evaluation Program) nous permet d’estimer et de comparer les cofits de production
du m’ d’eau dessalée pour chaque procédé combiné a de différentes sources

d’énergies.

» Le quatrieme chapitre « Calcul des masses d’eau récupérées a la centrale thermique
de RAS-DJINET », est une évaluation des quantités d’eau dessalée produites a Ila
centrale de RAS-DJINET. Dans ce chapitre, une évaluation et une comparaison des
masses d’eau dessalées, récupérées par un procédé de type multi flash (MSF). en
utilisant les eaux issues du condenseur, donc réchauffée aux masses récupérées en

utilisant 'eau de mer

» Dans le cinquiéme chapitre « Etude technico-économique », nous nous sommes
intéressés a une analyse thermo-économique de la centrale thermique de RAS
DJENAT pour deux options. La premicre consiste, en la production exclusive
d’¢lectricité, quant & la seconde, elle consiste en la production simultanée d’eau

dessalée et d’électricité.

» Enfin, nous terminerons notre travail par une conclusion générale, permettant de
faire la synthése des résultats obtenus et des perspectives projetées pour des

études ultérieures.
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I-1. Le dessalement :

Le dessalement est un procédé destiné a éliminer les minéraux dissous dans ’eau de mer
ou dans l'eau saumatre (CaCOs, MgSO4, Na Cl MgC, etc. y compris les matieres en
suspension). Les procédés qui peuvent €tre utilisés pour obtenir de I'eau pure a partir d'une eau
salée sont nombreux et basés sur différents principes. Le choix du procédé particulier et
appropri¢ est basé sur des facteurs dépendants des caractéristiques de I’eau salée a dessaler a
savoir sa salinité, sa température et les matiéres en suspension mais aussi des besoins de la

région d’implantation de 1’unité de dessalement [4].

La salinit¢ mesure la concentration en sels dissous. Elle s’exprime en g/l. Du fait que les
quantités de sels dissous sont souvent trés inférieures au gramme, I’unit¢ communément utilisée
est le mg/L ou encore le ppm chez les Anglo-Saxons. Les salinités les plus basses se rencontrent
au voisinage des pdles. La quantité de sels dissous augmente au fur et a mesure que 'on se
rapproche de I’équateur. Elle peut dépasser 50 g/L dans certaines zones, telles que la cote Est de
I’Arabie Saoudite ou la chaleur et les hauts-fonds favorisent I’évaporation. Les valeurs moyennes

de la salinité de I’eau de mer, sont données ci-dessous [5] :

v" Océan Atlantique : 35 g/1;
v Mer Méditerranée : 38 g/l ;
v Mer Rouge : 40 g/l et plus ;
v Golfe Persique : 50 g/l et plus.

La température de I’ecau de mer peut varier de quelques degrés sur les cotes sous
I’influence des courants polaires jusqu’a 35 °C autour de la péninsule arabique. Une température
¢levée favorise la distillation. Cet avantage est minime car la capacité thermique massique de
I’eau est trés faible comparée a son enthalpie (sa chaleur latente) de vaporisation. Pour le
procédé membranaire (I’osmose inverse), le bénéfice est contrasté : la production des membranes
d’osmose augmente de 3 % par degré Celsius. C’est un facteur important puisqu’une
augmentation de 5 °C augmente la production par un facteur égal a 1,159. En contrepartie la
qualité de ’eau produite diminue et, surtout, le vieillissement de la membrane s’accélere.
L’expérience montre que ’optimum se situe autour de 25 °C.

L’eau de mer est un milieu vivant qui véhicule d’une part des maticres minérales et d’autre
part des organismes vivants souvent microscopiques. En pleine mer, le plancton prédomine. Prés

des cotes, la teneur en sable augmente ; elle varie selon les courants et la profondeur des fonds.



La pollution par des rejets urbains ou industriels peut devenir prépondérante. Le site de la
prise d’eau et sa conception seront choisis afin d’éviter toute pollution et limiter au mieux
I’amenée des matieéres en suspension. Dans ce qui suit, nous allons présenter les différents

procédés de dessalement avec leurs avantages et leurs inconvénients.

I-2. Différents procédés de dessalement :

Les procédés de dessalement sont classés en quatre catégories :

» Thermique ;
» Mécanique ;
» Chimique ;
» Hybride.

Pour chaque catégorie, plusieurs procédés spécifiques auxquels sont associés des
avantages et des inconvénients quant a I’opérabilité, I’énergie utilisée, le prétraitement et le post-

traitement. Cette discussion fournira une vue d'ensemble de chacun des procédés.

I-2.1. Procédés thermiques :

Dans ces procédés, leau pure est prélevée sous forme de vapeur d'eau de leau
d'alimentation. Le sel et I'eau minéral-libre peuvent étre séparés de l'eau de mer en vaporisant
une quantité de la solution saline. La vapeur d'eau est ensuite transformée en liquide dans un
condenseur. La vaporisation est accomplie par un apport de chaleur a l'eau salée qui la portera a
son point d'ébullition. Afin d’éviter de trop monter en température pour faire évaporer ’eau de
mer (figure 1), on fait baisser la pression dans I’enceinte afin de réduire la température

d’ébullition de ’eau de mer.



La figure-1 montre que si on baisse la pression, la température d’ébullition diminue.
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100 1 vapeur )
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Figure I-1. Variation de la température d’ébullition de I’eau de mer en fonction de la

pression

Deux procédés majeurs sont utilisés actuellement pour le dessalement de l'eau de mer a une
échelle commerciale, [6] :

v' Ladistillation multiples effets (multiple-effect (ME) evaporation )

v Le dessalement par détentes Successives ou Multi Flash (Multi stage flash (MSF)
La distillation a simple effet pourra étre intégrée dans le procédé qui mérite d’étre citée car c’est
le premier procédé utilis€ par ’'Homme pour produire de I’eau potable a partir d’une eau salée.
En fait, ce procédé est mis en ceuvre depuis longtemps : au quatri¢me siecle avant notre ere,
Aristote a décrit une méthode qui consiste a faire évaporer et condenser une eau impure pour
obtenir de I’eau potable. Dans I'histoire contemporaine, il a été utilisé sur les navires ou les

moteurs Diesel émettaient une quantité significative de chaleur récupérable [7].



I-2.1.1. La distillation a simple effet :

Dans les procédés de distillation, 'eau de mer est chauffée pour en vaporiser une partie. La
vapeur d’eau ainsiproduite ne contient pas de sels. I1 suffit alors de la condenser pour obtenir de
leau douce liquide (figure 1-2). En effet, I'eau s'évapore naturellement des océ€ans, la vapeur
s'accumule dans les nuages puis I'eau douce retombe sur terre par les précipitations. Ce principe
de dessalement trés simple a été utilisé depuis I Antiquité pour produire de trés faibles quantités
d'eau douce sur les bateaux.

Néanmoins, a [Iéchelle industrieclle, ce procédé trés gourmand en éEnergie. Sa
consommation spécifique en énergie est de 'ordre de 600 kcal’kg. Ce qui rend onéreux son
utilisation a grande échelle industrielle.

Extraction des
incondensables

Entrée eau de
mer

Entrée fluide de
chauffage _6

Sortie fluide de ( 9—>saumure
chauffage
S Eau distillée

Figure I-2. Schéma de la distillation simple effet

I-2.1.2. La distillation multiple effets(MED) :

Une installation de distillation a effet multiple est constituée par la juxtaposition de
n cellules fonctionnant selon le principe de la distillation a effet simple (figure I- 3). Le fluide de
chauffage porte a I’ébullition 'eau de mer admise dans la premicre cellule ou regne Ia
température la plus haute. La vapeur générée par I’ébullition de ’eau de mer est transférée dans

la cellule voisine ou on maintient une pression légérement inféricure.

La température d’ébullition est décroissante avec la pression, on vaporise I’eau de mer présente
dans la deuxieme cellule, c’est le deuxiéme effet. On peut évidemment répéter I'opération

plusieurs fois, la limite basse étant donnée par la température de I’eau de mer froide (figure 3).
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Ainsi seule I'énergie nécessaire a I'évaporation dans le premier effet est d'origine externe. La
multiplication du nombre d'effets permet donc de réduire la consommation spécifique d'eau

douce produite.
Plusieurs technologies d'évaporateurs a multiples effets existent :

Les évaporateurs a faisceau de tubes noyés sont des ¢vaporateurs dans lesquels les tubes

ou circule le fluide de chauffage sont plongés dans l'eau de mer comme I’illustre la figure I-3 :

Extraction de I'air
—

Eau de mer

A
A

A A = 3
_G—Eaudemer
L \ I

Entrée fluide
e
chauffage
Y

—

—
—

saumure

\ \ 4 4
<' ; Eau distillée

Figure I-3. Schéma de principe de la distillation a effet multiple (évaporateurs a faisceau

de tubes noyés)

Les évaporateurs a effets multiples a tubes horizontaux arrosés (figure I-4) sont les plus
utilisés actuellement. Dans ces procédés, le fluide de chauffage s'écoule dans les tubes
horizontaux tandis que l'eau de mer a évaporer est injectée (arrosoirs) de maniere a s'écouler

sous forme d’un film le plus uniformément possible sur I'extérieur des tubes.

La vapeur produite dans la calandre (enceinte cylindrique qui contient le faisceau de
tubes) est ensuite envoyée dans les tubes de leffet suivant ou elle cédera son énergie de
condensation. Ces évaporateurs présentent un tres bon coefficient d'échange grace a I'écoulement
en film de I'eaude mer. C'est la raison pour laquelle ils remplacent actuellement les plus anciens

¢vaporateurs a faisceau de tubes noyés dans lesquels les tubes étaient plongés dans I'eau de mer.
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chauffage
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saumure

Figure I-4. Schéma de la distillation multiple effets (tubes horizontaux arrosés)

A

Des évaporateurs multiples effets a plaques sont également en cours de développement.
L'eau de mer a évaporer s'écoule alors sous forme de film mince le long d'une mince plaque
métallique chauffée par la vapeur provenant de l'effet précédent qui s'écoule le long de l'autre
face de la plaque métallique. De nombreuses plaques entre lesquelles s'écoulent alternativement,
leau de mer et la vapeur de chauffage sont associées en paralléle pour constituer un effet. La
vapeur produite est recueillie dans une calandre cylindrique dans laquelle sont placées les
plaques. Cette vapeur est ensuite envoyée entre les plaques situées dans une calandre qui

constitue le deuxieéme effet et ainsi de suite.

Un systeme compact a bases de plaques, EasyMED, constitu¢ de cellules ¢lémentaires
comprenant une zone d'évaporation et une zone de condensation, breveté en 1998 est également
en cours de développement. L'agencement judicieux de cellules élémentaires pour que chaque
zone d'évaporation se situe entre deux zones de condensation de leffet précédent permet
d'obtenir un dispositif plus compact puisqu'il ne nécessite pas une volumineuse calandre pour
chaque effet. L’énergie requise est principalement I'énergie thermique a fournir a la chaudiere

produisant le fluide de chauffage pour le premier effet. On peut cependant utiliser des chaleurs
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résiduaires en couplant le procédé MED a des centrales de production d'électricité ou des usines
rejetant les eaux résiduaires a des températures de I'ordre de 80°C [8].

Un autre systéme de distillation a effets multiples utilisant I’énergie solaire comme source
d’énergie est en voie de développement. Néanmoins, vu le caractére intermittent de 1’énergie
solaire, ce procédé nécessite un appoint en énergie et son utilisation se limite a la production
d’eau potable a petite échelle [9]. La figure I-5 donne le Schéma de principe de la distillation a

effets multiples utilisant énergie solaire.

Unité dessalement

Eau distillée

Réservoir

Figure I-5. Schéma de la distillation multiple effets (par énergie solaire)

I-2.1.3. Le dessalement par détentes successives ou multi flash(MSF) :

Ce procédé dit Flash consiste a maintenir I'eau sous pression pendant toute la durée du
chauffage. Lorsqu'elle atteint une température de l'ordre de 120°C, elle est introduite dans une
enceinte (ou étage) ou régne une pression réduite. I1 en résulte une vaporisation instantanée par
détente appelée Flash. Une fraction de l'eau s'évapore (voir figure 6) puis va se condenser sur les
tubes condenseurs placés en haut de lI'enceinte. L’eau liquide est recueillie dans des bacs en
dessous des tubes. C'est l'eau de mer chaude qui se refroidit pour fournir la chaleur de
vaporisation, [I'ébullition s'arréte quand l'eau de mer atteint la température d'ébullition

correspondant & la pression régnant dans l'étage considéré [5].
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Le phénomene de flash est reproduit ensuite dans un deuxi¢éme étage ou régne une pression
encore plus faible. La vaporisation de l'eau est ainsi réalisée par détentes successives dans une
série d'étages ou régnent des pressions de plus en plus réduites. On peut trouver jusqu'a 40 étages

successifs dans une unité MSF industrielle.

Pour chauffer I'eau de mer jusqu'a 120°C, l'eau de mer circule d'abord dans les tubes des
condenseurs des différents étages en commencant d'abord par le dernier étage ou la température
est la plus faible, elle est alors préchauffée en récupérant la chaleur de condensation de la vapeur
d'eau. Elle est finalement portée a 120 °C grace a la vapeur a une température supérieure a
120°C produite par une chaudiere ou provenant d'une centrale de production d'électricité. On
remarque lors du phénoméne de flash que des gouttelettes d'eau salée peuvent €tre entrainées
avec la vapeur, elles sont séparées grace a un divisiculeur constitué par une sorte de grillage qui

limite le passage des gouttelettes qui retombent alors au fond de l'enceinte.

Extraction
—>d'air
Cellule n Cellule n-1 Cellule 2 Cellule 1
< < < < < @E\u de
Y / mer
[ -
3 .
au
Y
5 /’ distillée
®
5 Wyl
O
3 =i
X 4%
vapeur

Saumure

Figure I-6. Schéma du procédé de détentes successives ou multi flash(MSF).
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I-2.2. Les procédés mécaniques :
Les procédés mécaniques sont congus pour séparer les sels et les minéraux dissous dans
I’eau. Ces procédés comprennent :
» Compressionde vapeur ;
» Distillation par congélation ;
» Procédés membranaires:
v" Osmose inverse ;
v Electrodialyse ;
v Nano-filtration.

I-2-2-1 Compression de vapeur :

Dans une cellule de distillation, ’enthalpie de la vapeur émise est peu différente de celle
utilisée pour le chauffage, d’ou I'idée de comprimer la vapeur émise et de s’en servir comme
fluide chauffant. On peut ainsi améliorer les performances de ce procédé qui comporte une série
d’évaporateurs. En recyclant la vapeur issue du dernier effet (au niveau thermique le plus bas),
en la comprimant, pour ensuite I'utiliser comme vapeur de chauffe au premier effet. Ce procédé
peut utiliser une chaudicre ou de I’énergie solaire comme source de chaleur. Néanmoins, il
nécessite une énergie supplémentaire pour assurer la compression de la vapeur. Celle-ci
s’effectue soit avec un compresseur mécanique (compression mécanique) ou un ¢éjecteur de

vapeur (thermo-compression). La figure 7 montre le schéma de principe de ce procédé.
Compresseur de vapeur

Extraction d'air
—

T, >T1

T

Eau de mer

Eau
distillée

saumure

Figure I-7 Schéma du procédé par compression de vapeur.
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1-2.2.2. Distillation par congélation :

C’est un procédé physique par changement de phase qui ne nécessite pas I'utilisation de
réactifs ou des produits additionnels comme le procédé de base du traitement et de I’épuration
des eaux, a savoir la coagulation et la floculation.

Le principe de base de la congélation comme procédé de traitement des eaux est basé sur le
fait que, lorsque 1’on congele une solution aqueuse (eau de mer), les cristaux de glace formés
sont constitués d’eau pure, le soluté ou polluant restant dans la phase liquide aqueuse. L’image
du procédé de congélation que 1’on peut mémoriser est que le cristal de glace en cours de
formation ne se « nourrit » que de molécules d’eau pures [10].

Il'y a plusieurs procédés de distillation par congélation qui sont utilisés dans 1’industrie,
néanmoins, les appareils en continus sont les plus utilisés pour de fortes capacités de production

(plus de 100 000 t/an) mais leur dimensionnement précis reste a 1’heure actuelle peu fiable.

Fluide de
refroidissement

Cristallisoir a racloir

\
alimentation /\\\//\\/A\// N\ ) (E

moteur
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refroidissement

Sens de circulation du solide l

fondu (lavage a contre courant) il

Sens de circulation du liquide

LR TRy

Générateur de

pulsation @

Figure I-8. Schéma du procédé par congélation.

Produit pur
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1-2.2.3. Procédés membranaires :

Une membrane est une barriere de trés faible épaisseur a travers laquelle on fait passer de
maniere sélective, des fluides ou des solutions, sous leffet d'une force d'entrainement. Elle
differe selon le procédé de séparation : par gravité, par pression, par gradient de concentration ou

par champ ¢électrique [11].

Les polymeres organiques ou inorganiques, tels les métaux, les céramiques, et les couches
de produits chimiques (liquides ou gaz) constituent ces membranes. Elles peuvent étre
homogenes ou comporter plusieurs phases, dans ce cas elles sont dites hétérogenes.

Le principe de séparation par membrane est fondé sur le concept du déplacement sélectif de
certains composants a travers une membrane, composant sur lequel il faut appliquer une force.
Dans un systeme de séparation par membrane, un flux d'alimentation pénétre dans le systeme
membranaire alors méme que l'on mette en ceuvre une force qui favorise un déplacement a
travers la surface de la membrane. Les composants du flux d'alimentation qui passent a travers la
membrane sont appelés "perméat"”. Le fluide retenu, appelé "rétentat" constitue le flux contenant
les composants qui ne peuvent pas traverser la membrane. Pour chaque application, le flux ou

les composants présentant un intérét sont déterminés.

Les procédés de séparation & membranes peuvent étres utilisés pour clarifier ou purifier
en ¢liminant les particules indésirables d'un fluide (suspension, couleur, bactéries...), concentrer,
fractionner ou séparer plusieurs constituants. Le développement des procédés membranaires pour
le traitement des effluents industriels est en pleine expansion depuis dix ans [11]. Les principaux
atouts de ces techniques sont l'utilisation possible en continu sur une chaine déja existante, la
non-altération des composés et des fluides et la séparation physique sans ajout de produit
chimique d'ou 'appellation de technologie "propre".

Dans notre cas, nous allons nous intéresser uniquement aux principales techniques utilisées

pour le dessalement d’eau de mer a savoir :
» La nano-filtration ;

» (Osmose inverse ;

» Electrodialyse.
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1-2.2.3.1. Nano-filtration :

La nano-filtration (NF) est un procédé de séparation faisant intervenir la pression comme
force motrice. Les membranes utilisées ont un seuil de coupure, variant de 1 a 5 nm, laissant
passer les ions monovalents et molécules de diameétre équivalent. Ceux-cicontribuent a la valeur
¢levée de la pression osmotique de la solution, leur non-rétention implique la diminution de la
pression a appliquer, environ 5 a 10 bars. Alors, I'énergie consommée sera plus faible.

La NF peut trouver ses applications dans la séparation entre ions monovalents et divalents
ou plus généralement au dessalement d'effluents et plus récemment a la désacidification. La

séparation ionique est alors en concurrence avec les procédés électro-dialytiques.

1-2.2.3.2. Osmose inverse :

L’osmose inverse est un procédé de filtration tangentielle qui permet I’extraction d’un
solvant, le plus souvent I’eau, par perméation sélective a travers une membrane dense sous
I’action d’un gradient de pression[11]. Elle s’oppose au phénomeéne naturel d’osmose qui tend a
transférer le solvant d’une solution diluée vers une solution concentrée par la mise en contact
d’une membrane sélective sous I'action du gradient de concentration (Figure 9). Lorsqu’une
pression est appliquée sur le compartiment le plus concentré, le flux de solvant diminue jusqu’a
s’annuler pour une pression égale a la pression osmotique de la solution. Lorsque la pression
appliquée est supérieure a cette pression osmotique, le flux s’inverse : C’est le phénomene
d’osmose inverse. La pression efficace correspond donc a la pression de part et d’autre de la
membrane (pression transmembranaire, Piy) diminuée de la différence de pression osmotique

(Am) de part et d’autre de la membrane.

Membrane Membrane Membrane
sélective sélective sélective

solution eau solution eau solution eau

Osmose directe Osmose inverse Osmose inverse

P=A P>A

Figure I-9. Principe des phénoménes d’osmose et d’osmose inverse.
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Pour les solutions diluées, considérées comme thermodynamiquement idéales, la pression
osmotique est calculée a partir de I’équation de Van’t Hoff, donnée par :

n=CRT (I-1)
Ou
7 : pression osmotique de la solution, Pa
C : concentration de la solution, molm™
R : constante des gaz parfait, 8,31 J.mol"' K™
T : température, K

1-2.2.3.3. Principe d’une installation d’os mose inverse :

Au cours du procédé d’osmose inverse, sous I’action de la pression transmembranaire, la
solution d’eau de mer de concentration Ca et de volume V4 se sépare en deux flux au niveau de
la membrane de surface S, (Figure I-10) :

Un flux de concentration Cp, de débit Dp, de volume Vp et de pression relative Pp qui passe a
travers la membrane constitue le perméat. L’autre, de concentration Cgs, de débit Dgs, de
volume Vg et de pression relative Pgg est retenu et devient le rétentat. Par convention, de
maniere a rester clair selon les modes de fonctionnement, nous appellerons alimentation ce qui
est dans la cuve, rétentat-entrée (concentration Cge, débit Dge, pression relative Pge) ce qui arrive

réellement sur la membrane, et rétentat-sortie ce qui est retenu et récupéré a la sortie du module

membranaire.
Rétentat-
Augmentation du sortie
FRV
r———— - = CRs, DRs, PRs, VRs
I
I
I
I
y Perméat
Eau de
Mer

Figure I-10. Schéma du principe de fonctionnement de I’OlI.
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Les performances du procédé sont évaluées par plusieurs paramétres :
- La densité de flux du perméat (m.s”' ou plus communément L.h"'.m?) permet de déterminer
la productivité du perméat par rapport a la surface membranaire installée. Ce flux est donné par

I’expression :

J =—1, (1-2)

D, : débit du pérméat
Db : la surface membranaire

Généralement, cette densité du flux est proportionnelle a la pression efficace (Pn-1).

- Le taux de conversion Y et le facteur de réduction volumique (FRV) permettent d’évaluer le
volume traité par rapport au volume initial.

Le premier est plus couramment utilisé dans le traitement de 1’eau pour des systeémes
d’osmose inverse sans recirculation du rétentat. Le second est utilisé dans les industries agro-
alimentaires, en particulier lorsque le rétentat-sortic est recirculé en entrée du module

membranaire (Figure 11), ils sont donnés par :

_ p
Y = DRe avec y<l (1_3)
et
FRV = Y (1-4)
VRS
Lorsque le volume de la boucle de recirculation est négligeable, on aura :
FRV =21 (1-5)
DRS
Ces deux parametres sont liés par :
FRV = 1 (1-6)
1-Y
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Le taux de rétention (Tr) permet de connaitre la sélectivité de la membrane, il s’exprime par :
T, = S =100 (1-7)
C.,
Il peut étre calculé avec : Cref= CA (ouCRe)

En osmose inverse, les transferts de solvant et de solut¢ se font par solubilisation —
diffusion, ou toutes les espéces moléculaires (soluté et solvant) se dissolvent a travers la
membrane et diffusent a I'intérieur de celle-ci comme dans un liquide sous l'action d'un gradient
de concentration et de pression. Le transfert ne dépend donc plus de la dimension des particules
mais de leur solubilité¢ dans le milieu membranaire.

Les séparations sont donc d'origine chimique et sont liées au pouvoir solvant de la
membrane. L'eau de mer est ainsi débarrassée des contaminants type bactéries, colloides fins,
molécules de petite taille et les ions qui sont bloqués par la structure membranaire [12].
Les membranes couramment employées sont asymétriques. Elles sont constituées de feuilles
plates en acétate de cellulose, de fibres creuses en polyamide aromatique ou d'un film mince
composite ou une couche extrémement fine de polymére trés hydrophobe est placée sur un
support microporeux usuellement fait en poly-sulfone. Elles existent en plusieurs modéeles :

module tubulaire, module a fibre creuse, module plan et module spiral

(1= Cntrée d'eau.

(13- Sortie du perméat. G

(15- Sens d'éconlement dn permeat 02- Sortis du concentrt,

(7- Joint d'etanchéité entre module et enveloppe. 04- Sens d’écoulement de I'eau brute.
(9- Ispaceur. 06- Matériau de protection.

11- Collectens de perméar, 08- Perforation collectant le perméat.

10- M embrane.

Figure I-11 Structure interne d’une me mbrane a spirale.

18



1-2.2.3.4. Electrodialyse :

Lorsqu'on soumet un liquide contenant des especes ioniques a un champ électrique, en
plongeant deux électrodes dans le milieu, et entre lesquelles on applique une différence de
potentiel, les cations et les anions migrent respectivement vers les ¢électrodes positives et
négatives ou ils se déchargent : il y a électrolyse.

Sion place sur le passage des ions une sériec de membranes permsélectives, les unes aux anions,
les autres aux cations, alternativement, la migration est limitée dans les compartiments formés
par cette série de barricres. Certains s'appauvrissant, tandis que d'autres, dans le méme temps,
s'enrichissent en especes ioniques. Ce procédé est appelé électrodialyse (par analogie a la dialyse
qui se fait, ici, sous l'impulsion du champ ¢lectrique) [12].

Fondée sur les propriétés des membranes (échangeuses d'ions homopolaires) & ne transférer
qu'un seul type d'ions. L’application d'un champ électrique perpendiculairement au plan des
membranes permet donc d'extraire en partie ou en totalité les ions contenus dans un fluide et
d'opérer ainsi une séparation especes chargées/especes neutres. Un schéma explicatif permet de
mieux comprendre le phénoméne et les flux de transfert qui agissent pendant I'¢lectrodialyse

(figurel2)

saumure < I 5 Eau déluée

MEC MEA MEC MEA
+
+
s
® @, o
i
+
+
A A

Solution saline (eau de mer)

Figure I-12. Principe de I'électrodialyse.
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Les membranes sélectives aux anions (MEA) et aux cations (MEC) sont disposées
alternativement entre deux électrodes situées aux extrémités du module. Une cellule élémentaire
est constituée de deux compartiments (1) et (2). Lors du passage du courant électrique, les
cations sont attirés par le pole négatif : ils peuvent quitter (1) en migrant a travers la MEC mais
sont pi¢gés dans (2) a cause de la MEA. Les anions migrent en sens inverse. Le compartiment
(1) dans lequel arrive l'effluent brut s'appauvrit progressivement en especes ioniques (la solution
qui en résulte est appelée «diluéy), tandis que le compartiment (2) s'enrichit de ces mémes ions
(concentr¢).

Les especes neutres présentes dans lalimentation ne sont pas modifiées et se retrouvent
dans le dilu¢é. Les électrodes sont maintenues au contact de circuits indépendants seulement
destinés a assurer la conduction électrique. Dans les installations industrielles, les empilements
peuvent atteindre plusieurs centaines de cellules ¢lémentaires dans des assemblages de type

filtre-presse.

1.2.3. Procédés chimiques :

Le procédé a échange d’ion IX (ion exchange) utilise des résines échangeuses d’ion pour
échanger des ions indésirables présents dans I'eau de mer par d’autres ions désirables [13].
Comme exemple, les résines échangeuses de cation sont utilisées a I'échelle domestique et
municipale pour I’¢limination des ions de CA et Mg des eaux relativement salées.

Ce procédé aussi utilisé dans I’industrie pour la production des eaux ultra-pures, mais avec
I’augmentation des prix des résines, la capacité¢ de traiter des eaux modérément salées et la
nécessité d’opérations de régénération ou de remplacement répétées des résines ont fait que le

procédé a échange d’ion est moins compétitif a I’égard de ’osmose inverse et de 1’¢lectrodialyse

I-2.4. Procédés hybrides :

Les recherches menées par les chercheurs dans le développement des techniques de
dessalement ont conduit aux procédés hybrides qui combinent les caractéristiques de deux voir
plus des procédés conventionnels [13].

Le projet de recherche a El Paso au Texas, combine le procédé de distillation multi-flash a 24
¢tages avec un champ solaire de 0.83 acre (0.332 hectare). Cette unité¢ de dessalement est congue
pour produire 19m’/J d’eau fraiche & partir d’eau saumatre. Ce projet est destiné a la recherche,
le développement, et a mettre en évidence les avantages et les inconvénients de 1I’hybridation.

Un autre exemple de procédé hybride MSF-Solaire est installé & La Paz au Mexique, réalisé en

collaboration des compagnies (mexicaine DEGASEES et allemande Doonier GMBH) et la
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république fédérale Allemande. Le systéme est a 10 étages MSF et il est congu pour produire
10*/J d’eau. il y a aussi une unit¢ de dessalement en cours de construction au Koweit qui
combine le procédé de distillation multiples effets avec un appoint d’énergie solaire.

Les récents développements des générateurs éoliens de grandes puissances (50 a 500 KW)
ont conduit les chercheurs a concevoir des syst¢emes qui combinent a la fois, I’énergie solaire et
¢olienne vu leurs avantages complémentaires et I'osmose inverse. Ce procédé conduit a la
production de I’eau fraiche a partir d’eaux salées (eaux de mer et saumatres) a grande échelle

[13].

Conclusion

Le dessalement d’eau de mer est devenu ces derniéres années une alternative éminente pour
parer a la crise de I’eau potable dans le monde. Les améliorations faites ces derniéres décennies
ont fait des technologies de dessalement des techniques remarquablement viables, efficaces,
dans la production d’une eau pure a bon marché.

A Tinstar des procédés thermiques qui étaient la seule option viable pour dessaler I’eau de
mer pendant plusieurs années, le procédé MSF et le procédé MEE sont des technologies
utilisées a une échelle commerciale et elles ont montré leur efficacité et leur compétitivité.
Néanmoins, avec I’avenement des technologies membranaires, I’osmose inverse commence a
gagner de la place sur le marché du dessalement.

Beaucoup d’autres procédés moins compétitifs ont cédé leur place a d’autres procédés plus
compétitifs. Le deuxieéme rapport qui suit, sera axé sur une analyse bibliographique en termes
de consommation d’énergie et du colit du metre cube d’eau produit des différents technologies
de dessalement et tirer une conclusion de leurs opérabilité, faisabilité, et compétitivité a une

échelle commerciale.
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Le coilit du dessalement a diminué considérablement ces derniéres années, cela est di
essentiellement aux récents développements technologiques apportés aux procédés de
dessalement. Actuellement, le dessalement est capable de rivaliser avec succes avec les
ressources conventionnelles d'eau potable [14]. Ce chapitre se veut comme une étude

bibliographique passant enrevue 1’évolution au cours de ces dernieres décennies du :
- Le colt de dessalement
- Les progres accumulés par 1’ industrie du dessalement
- La dépendance énergétique,
- L’impact sur 'environnement et I’écosysteme.
II-1. Evaluation du coiit de dessalement :

Ilest difficile d'évaluer les cotlits de dessalement car les avancées technologiques empéchent,
la plupart du temps, de couvrir les périodes d'amortissement prévues (15 et 25 ans) [15]. Les
paramétres et les facteurs qui entrent en jeux dans la détermination des colts de production de

I’eau sont principalement les suivants:

- La consommation d’énergie,
- La capacité de la station,
- Les conditions locales,

- La main d’ ceuvre.

Pour la consommation d'énergie, les colits dépendent de la consommation d'énergie associée
a la technologie employée. Méme s'il existe un grand nombre d'é¢léments qui influent, comme
l'utilisation de technologies hybrides, technologies avec cogénération ou la qualité méme de I'eau
traitée qui, parfois, requiert des traitements ultérieurs qui enchérissent le prix.

Concernant la capacité de la station, plus l'installation est grande, plus les cotts se réduisent.
Les économies d'échelles sont particulierement importantes pour I'ensemble des technologies, a

condition que la capacité de production couvre la demande.

M.K. Wittholz et all [16], ont mené une étude comparative sur trois procédés de dessalement a

savoir MSF, OI, MED, pour quatre capacités différentes.
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Les figures (II-1 et II-2) montrent les résultats obtenus par les auteurs [16]. Ils

correspondent

respectivement a I'évolution du capital et du cott du m® d’eau

produit par unité en fonction de la capacité de production.

200.00

800.00 +
700.00 +
600.00
500.00
400.00 -
300.00
200.00
100.00 A

Capital Cost (USD*10 )

————5SWRO

0.00

200000 400000 600000

Capacity (m>/d)

Figure. II-1. Evolution du capital en fonction de la capacité de production [16].

2.50

2.00

o
=
1

UPC (USD/m?)
o
=

0.50 A

0.00

———-5SWRO
------- BWRO
—--—- M5SF
— MED

200000 400000 600000

Capacity (m?/d)

Figure. I1-2. Evolution du coiit du m® d’eau produit par unité en fonction de la

capacité de production [16].
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Le tableau II-1 donne les détails des colits pour 4 procédés de dessalement.

Tableau II-1. Coiits de dessalement pour 4 procédés [3].

Capacity (n'/d) Capital cost (US$x10%) UPC (USS)
SWRO 10,000 20.1 0.95
50,000 74.0 0.70
275,000 293.0 0.50
500,000 476.7 0.45
BWRO 10,000 8.1 0.38
50,000 26.5 0.25
275,000 935 0.16
500,000 1454 0.14
MSF 10,000 48.0 1.97
50,000 1495 1.23
275,000 498.1 0.74
500,000 759.6 0.62
MED 10,000 285 1.17
50,000 108.4 0.89
275,000 446.7 0.67
500,000 734.0 0.60

- Les conditions locales influent directement sur la nécessité ou non d'un prétraitement, la
capacit¢ de pompage, etc. on peut inclure parmi ces conditions locales, la quantification
des colits découlant de la tarification électrique.

- Le besoin en main d'ceuvre a un effet sur les cotlits, mais la nécessité¢ de qualification
influe aussi.

La figure 3 monte la répartition des colts cités ci-dessus pour les procédés membranaires.

Amortissement 33%-43%
Energie 37%-43%

Main d'ceuvre 4%-11%

Réactifs 2%-6%

Figure. II-3. Distribution des coiits de dessalement en pourcentage pourles procédés

me mbranaires [16].
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II-2. Capacité installée dans le monde :
Les facteurs cités ci-dessus exigent une méthodologie adéquate pour évaluer et
optimiser le colt du metre cube d’eau produit pour chaque procéd¢, et ce, afin de

déterminer la technologie convenable pour chaque site, et pour chaque région [16].

2% 3%

5%

W autres
44% m MED
mVC
mED
m MSF

B RO

Figure. II-4. Capacité installée par procédé dans le monde [16].

La figure I1-4, illustre la répartition en pourcentage de la capacité installée du dessalement
pour chaque procédé¢ dans le monde. Il apparait clarement que l'osmose inverse occupe la
premicre place suivi par le procédé MSF puis du procédé MED et des autres procédés.

Dans ce qui suit, nous allons présenter les caractéristiques de chaque procédé, en termes de
consommation d’énergie, de viabilit¢, de rendement et de colit de production. Ces éléments
permettent de conclure que certains procédés dominent le marché et d’autres font 1’objet

d’applications disparates ou abandonnés.

I1-3. Multi-flash étagé :

Ce procédé a été appliqué pour la premiére fois a une échelle commerciale entre 1957-1959,
avec une capacité installée de I'ordre de 2700 m’/j, cette derniére a atteint 6,396 million de m’/j

en 2005[16]. Le tableau-2 donne la capacité¢ contractée du procédé MSF pour chaque décennie
allant de 1959 a 2005.
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Tableau II-2. La capacité contractée du procédé MSF.

PERIODE 1950-59 | 1960-69 | 1970-79 | 1980-89 | 1990-99 | 2000-05 | TOTAL
Capacités 0.027 0.694 3.213 3.546 3.124 6.396 17.00
installées

(million m'/j)

Dans la période allant de 1984-1995, le procédé a dominé les autres technologies de
dessalement, en particulier au Moyen-Orient ou I’énergie coltait moins chere. Mais cette
tendance s’est renversée en faveur de I’osmose inverse ces dernié€res années. Et ce, a cause de la

consommation excessive d’énergie de ce procédé comparé a ’'osmose inverse [16].

Le colt de production du procédé¢ a été considéré comme étant onéreux sur plusieurs
décennies, comparé¢ aux technologies conventionnelles. Bien que le concept de base n’ait pas
changé depuis 1957, les améliorations apportées a ce procédé ont contribué a une réduction
considérable du colt du m’® produit au fil du temps. Jusqu’a 2008, le m® d’eau produit en
utilisant le procédé MSF s’évalue entre 0.70 US$/m’ & 2.5 US$/m’, selon la capacité de

production de I’installation [17].

La figure-5 montre I’évolution du cott du m’® d’eau produit en utilisant le procédé MSF au cours

des années allant de 1955 a 2005.

Unit cost ($/m?)
(23]
]

3.0 bt

0.0+ _ . . : i .
1955 1960 1965 1970 1975 1980 1985 1990 1995 2000 2005
Year

Figure II-5. Evolution du coiit du m® pour le procédé MSF [17].
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Les améliorations et les innovations apportées au procédé MSF ont fait que ce procédé est
utilisé encore de nos jours (malgré que sur le plan de consommation d’énergie, il est considéré

comme énergivore). Ces dernieres peuvent étre résumées comme suit [17] :

v'La température de fonctionnement des installations a atteint 112°C avec 'avénement de
nouveaux matériaux de construction ;

v'L’amélioration du rendement des unités ;

v'Utilisation d’aciers qui ont une grande résistance a la corrosion ;

v Amélioration des transferts de chaleur en utilisant des tubes trés minces en titane au lieu
d’alliage titane-cuivre ;

v'La technologie utilisée est bien maitrisée en terme de fiabilité, opérabilité et facilité

d’exploitation.
I1-4. La Distillation multiples effets :

Le procédé de distillation a multiple effets (MED), est la plus vieille méthode utilisée par
I’Homme pour s’approvisionner en eau potable a partir d’une eausalée. Cependant, ce procédé a
été appliqué pour la premiere fois a une échelle commerciale en 1930 en Arabie Saoudite. En
2005 la capacité¢ de production installée du procédé a atteint 11,75 million de m?/j, il est

classé loin derriére 1’Ol et MSF [14].

Le tableau-3 montre la répartition de la capacité de production contractée du procédé MED

pour chaque décennie de la période allant de 1950 a 2005, selon K. Wangnick [18].

Tableau II-3. La répartition de la capacité de production contractée du procédé MED.

PERIODE 1950-59 | 1960-69 | 1970-79 | 1980-89 | 1990-99 |2000-05 | TOTAL
Capacités 0.083 0.108 0.292 0.242 0.239 0.207 1.171
contractées
(million m3/j)

Selon les données rapportées par la littérature, I'évolution décroissante du colt de
production de ce procédé est similaire au procédé MSF, il varie selon la capacit¢ de

production sur la période allant de 1999 a 2006 (C. IOANNIS, 2008) [19].

v'0.52 US$/m’ a 1.01 US$/m’ pour des installations de grandes capacité de production
(plus de 91000m°/j) ;
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v 0.95US$/m’ a 1.5US$/m’ pour les moyennes installations (12000 m*/j a 55000

m’/j) ;
v2 US$/m® a 8US$/m’ pour les petites installations (autour de 100 m’*/j).
Le tableau-4 montre le cott du m’ en fonction de la capacité de production des stations de

dessalement [19].

Tableau I1-4. Coiit du m’ en Jfonction de la capacité de production des stations de dessalement.

La taille de I’installation Cout ($/ nr)
(m’/j)
Le procédé de dessalement
<100 2% - 8%
MED
12000-55000 0.95% - 1.95§
>91000 0.52$ - 1.01%

Thermodynamiquement, le MED est plus performant et moins consommateur d’énergie que
le procédé MSF. Son rendement est directement li¢é aux nombres d’effets, d’ou le nom de la
distillation multiples effets ce qui n’est pas le cas du procédé MSF [14]. Néanmoins, le procédé
présentait quelques problémes par le passé auxquels des solutions ont ét¢ apportées par des
études pronées essentiellement par les pays du Moyen-Orient, leaders dans le domaine du

dessalement. Ces études étaient relatives a :

- L’amélioration du coefficient d’échange de chaleur en utilisant des évaporateurs arrosés
par un film d’eau de mer ;

- Laréduction de la température de fonctionnement a 70°C, ce qui minimise les problémes
d’entartrage ;

- Laréduction du cott des installations en utilisation de I’aluminium pour la tuyauterie.

II-5. L’osmose inverse(Ol) :

L’osmose inverse a été appliquée pour la premiere fois, & une échelle commerciale 8 Kachma
au Japon, en 1969, suivie en 1975 par une station d’une capacité de 1500m’/j a Al-Khadj en
Arabie saoudite. La capacité installée de I'OI en 2005 est de 23.6 millions de m’/j. Actuellement,
I’osmose inverse (OI) est le procédé le plus commercialisé dans le monde [14].

Le tableau-5 montre la répartition de la capacit¢ de production contractée du procédé Ol

pour chaque décennie de la période allant de 1950 a 2005 selon (IOANNIS C, 2008) [19].
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Tableau II-5. Capacité de production contractée du procédé OlL.

PERIODE 1950-59 | 1960-69 | 1970-79 | 1980-89 | 1990-99 | 2000-05 | TOTAL
Capacités - 0.016 1.241 3.168 7.227 11.713 23.365
contractées

(million m3/j)

Les colts des investissements, ainsi que le coit du m’ d’eau produit ont diminué

considérablement ces derniéres années. Selon (IOANNIS C, 2008, [19]), le prix du m® en
1988, oscillait dans la gamme allant de 1.57$ a 3.558.

Avec un coit de 0.5 US$/m’, 'Ol occupe la premiére place en terme de coit de
production. Plusieurs facteurs ont contribué¢ a cet essor, en particulier ’amélioration des
performances des membranes, 'augmentation de la durée de vie des modules et la réduction de
la consommation d’énergie. Voire, la réduction des rejets de saumure ainsi que la réduction du
cout des modules [14].

Parmi ces améliorations, on peut citer :

- Le taux de récupération des membranes était de 25% en 1980, de 35% en 1990.
Actuellement, il est de 45% et il peut €tre amélioré en appliquant le dessalement étagé ;

- L’augmentation de la surface par unit¢ de volume avec I’avenement des modules en
fibres et les modules en spirale ainsi que I’augmentation du débit d’eau de mer dessalé
ont contribué a la réduction du cotit des investissements [20] ;

- L’amélioration de la durée de vie des membranes et leur capacité a opérer a hautes
pression ont induit une réduction des cofits de fonctionnement ;

- Le prix de revient d’un module a diminué¢ de 86% de 1980 a 2005, ce qui se traduit par
une réduction du cott dum® d’eau produit [20].

Récemment :

v' L’introduction de systémes performants de récupération d’énergie a diminué
considérablement la consommation du procédé en énergie, qui est de 4,2 a
4,6 KW/m’® [18]

v' Utilisation de 1’énergie solaire pour alimenter les installations d’OI afin de
réduire la consommation d’énergie (le coit de production est 0.72U$$/m’)

[19].

29



10.00

-~ Cost
9.00 s Pr;ductiv'rty
—+— Racip.SP
8.00 | — Life
@ — Enamgy
T 700
£
o 6.00
2
a 5.00
E |
= 4001
| =
2 300 —
2.001 | — —
== =
1.00 ﬁ:i:::::: - L
ﬂ.ml _I_-_JP_‘_—;_'_—' e _{‘-___-E
1980 1985 1990 1995 2005 2010

Year

Figure I1-6. Amélioration des membranes.

Bien que ce procédé¢ permet de réduire 1/3 a 1/4 les consommations énergétiques par
rapport au dessalement thermique (6 kWh/m® & 8 kWh/m’ sans cogénération et 4 kWh/m® & 5
kWh/m® avec récupération d’énergie), des travaux de recherche sont menés dans le but

d’améliorer certains points critiques tels que :

- La gestion des résidus (concentrat) pour améliorer le bilan environnemental ;

- L’augmentation du rendement (le volume d’eaude mer pompée est2 a3 fois supérieure
au volume d’eau potable produite par le procédé ;

- La maitrise des phénomenes de colmatage ;

- Laréduction des colts de fonctionnement et de maintenance.

I1-6. Systémes hybrides:
On peut utiliser des systémes de dessalement hybrides soit, pour améliorer les
performances et la productivité et/ouréduire le cott de production.
L’hybridation peut se faire soit :
» Par utilisation de plusieurs sources d’énergie telles que les énergies fossiles, fissiles et

renouvelables. TZEN [21] a présenté deux systemes de dessalement (petites capacités >
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3m’/j) utilisant Iénergie solaire photovoltaique combinée avec I’énergie éolienne. Pour le
premier systéme, le colt est de 7.53$/m’® pour une eau saumétre. Pour le second systéme,
le cotit est de 23$/ m’ pour une eau de mer. E.S. Mohamed et all [22], le cott du m’
d’eau produit a partir de systemes combinant I'énergie solaire et photovoltaique varie
entre 5.218/ m’ et 5.28$/m’.

Kershman et all [23] ont montré que les systemes de dessalement d’une capacité de
production de 300m’/j utilisant les énergies renouvelables (solaire et photovoltaique), et

connectés au réseau électrique donnent un coit de production inferieur a 2.43$/ m’.

» Par combinaison des caractéristiques de deux procédés voir plus. Tian et al [24] ont

montré que lorsqu’on combine le procédé MSF avec I’0O1, le colt du m’

peut décroitre
de 14%. Wu and Zhang [25], ont présenté un systeme combinant les procédés MED et
VC, produisant 36000m’/j avec un coit de 0.73$/ m’. Turek et Dydo [26], estiment que
les performances des systémes hybrides (membranaire-thermique) sont meilleures que les
systtmes membranaires et thermique séparément. Le systtme NF-OI-MSF avec
cogénération offre beaucoup d’avantages avec un coit de production de 0.37$/m’.
A.AMabrouk et all [27], estiment que les performances d’un systéme combinant les
procédés MSF et MVC sont beaucoup plus meilleures que le procéd¢ MSF dans les

méme conditions de fonctionnement, avec un coit de 2.0$/m3 (en tenant compte du coft

d’inflation en I’ énergie).

II-7. Autres procédés :

D’autres procédés rapportés par la littérature ont ét¢ développés ces derniéres années
pour dessaler I’eau de mer. Néanmoins, ils n’ont pas pu atteindre un niveau commercial
comparés a 1’essor des procédés OI, MSF, et MED. Parmi ces procédés, on peut citer :

» Le procédé de distillation par compression de la vapeur présente deux variantes a savoir

(compression mécanique de la vapeur MVC, et la compression thermique de la vapeur
TVC). 1l offre un avantage par les basses températures nécessaires pour produire de
I’eau potable. En raison de sa mise en ceuvre difficile et compliquée pour une

production a grande échelle, il est souvent combiné avec la distillation multiple effets

[28]. Une installation combinant ME-TVC-MED et construite en KOWEIT en 2005[29].
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» Le procédé de dessalement par congélation qui présente d’une part, des avantages en
termes de consommation d’énergie, corrosion et colmatage minimaux. D’autre part il
présente un inconvénient majeur qui se résume en la difficulté de séparer I’eau et la

glace. La plus importante installation est construite en Arabie Saoudite en 1985[30].

» Dessalement par énergies renouvelables: bien que les énergies renouvelables et le
dessalement soient deux technologies différentes. Leur combinaison peut se faire de
plusieurs manieres. Le diagramme présenté par E. Mathioulakis et all [31] ci-dessus
(figure 1I-7), montre les différents cas possibles de combinaison entre les énergies
renouvelables (ER) sous les différentes formes pour alimenter un procédé de
dessalement. Cependant, cette technique reste au stade de la recherche et du
développement, ou appliquée a des petites échelles (moins de 100m?/j). Avec un coit de
production supérieur a 7 $/m’. Les technologies utilisant les ER restent beaucoup moins
compétitives comparées aux autres technologies conventionnelles et elles sont souvent

utilisées comme appoint pour les sources d’énergies conventionnelles [31].

Energies renouvelables

Géothermie Solaire Eolien

|

chaleur éleCtrir.:i'ltjéhOtOVOItaTque Solaire thermique  glectricité Entrainement
: .
électricité | |
Procédés Collecteur
ED directs solaire ED RO
n RO MVC
- AV MVC
MED MVC
MSF v v
TVC
MD SD MED
HD MSF
TVC
MD

Figure 11I-7. Procédé d’intégration des énergies renouvelables dans les différents procédés

de dessalement [31].

II-8. Impacts sur ’environne ment :
Les principaux impacts environnementaux associés aux procédés de dessalement
proviennent de la production des saumures (solution a forte teneur en sels qui résulte de la

concentration de l'eau de mer ou de I'eau saumitre dessalée) et de 1’émissions de gaz (CO,,
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NOy). Cependant, il ne faut pas négliger I'impact environnemental causé par une station de
dessalement, comme les problemes de dégradation du paysage et de I’écosystéme, ou encore les
rejets associés comme les eaux provenant du nettoyage (filtres de sable, membranes et dépots).
Néanmoins, 'ampleur de I’impact sur ’environnement de chaque procédé n’est pas connu, vu
le manque de données relatives aux émissions de gaz et aux dépots de saumure.

Habituellement, le rejet des saumures résultant du dessalement de I'eau marine s'effectue
dans la mer, soit directement pres de la cote, soit au moyen d'un émissaire sous-marin. L'impact
des saumures ainsi déversées dans la mer sur le systtme récepteur n'est gueére connu avec
précision, encore qu'a I'heure actuelle de nombreuses études sont en cours.

Les stations de dessalement consomment une grande quantité d'énergie. Qu'il s'agisse d'énergie
¢lectrique ou thermique, les émissions de CO,, NO; et autres composés volatiles résultant de la
combustion de ces centrales thermiques, sont nécessairement associés a la station de
dessalement. Il est clair que les procédés thermiques sont plus polluants que les procédés

membranaires [15].

Conclusion :

Les progres en maticre de dessalement vont bon train et sont constants, de sorte que
naguere nous parlions des membranes et aujourd'hui ce sont les prétraitements et les systemes de
récupération d'énergie qui apportent des solutions innovatrices et qui, au bout du compte, font
baisser les cofits totaux de production.

Au cours de ces dernieres années, le développement de l'ingénieric a donné lieu a la
découverte de nouveaux procédés, meilleur marché et qui viennent remplacer les systemes
obsolétes. En conséquence, il est difficile de parvenir au bout de la période d'amortissement fixée
pour les stations de dessalement, car la technologie progresse plus vite que ne vieillissent les
mstallations. Par ailleurs, la concurrence accrue et I'ouverture des marchés internationaux ont
provoqué une diminution des cofts.

En revanche, il reste encore beaucoup a faire dans le domaine des technologies de
dessalement. Pour les techniques membranaires, les mécanismes de transvasement de I'eau et de
rejet des sels dans les techniques @ membranes ne sont pas bien connus. Ce qui laisse la place a
la recherche sur les techniques par membranes qui, vraisemblablement dans les années a venir,
seront trés favorisées par l'apparition de nouvelles compositions et conceptions (augmentation de
la récupération, plus grande résistance, durabilité, etc.). Par ailleurs, encore que dans une
moindre mesure, les techniques thermiques requicrent des innovations visant a améliorer les

surfaces de transfert de chaleur, les matériaux résistant a la rouille (meilleur marché que I'acier
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inoxydable), a réduire la taille des équipements et a améliorer l'efficacité énergétique. Ces
progres sont trés importants tant du point de vue économique qu'environnemental. 11 est donc

nécessaire de mettre au point de nouveaux systemes de production énergétique.

Toutefois, on peut dire que les techniques utilisées aujourd’hui dans I’industrie du
dessalement sont trés compétitives. Avec un colt de moins de 1$ / m® d’eau, le dessalement est
devenu une alternative attractive en particulier 'osmose inverse et les procédés hybrides qui
peuvent rivaliser les techniques conventionnelles d’approvisionnement en eau potable et ils

peuvent méme Etres moins chéres et plus viables dans un avenir proche.
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Clapipe

Analyse éc

onomique

du dessalement



Rappelons que le chapitre précédent était relatif & une rétrospective bibliographique sur les
différents cotits de production d’eau dessalée, ainsi qu’une récapitulation des progres accomplis
en matiere de dessalement dans le but de réduire ces derniers. Le présent chapitre consiste en
I’étude comparative en terme économique des options a fin unique (production d’eau dessalée) et
a double fin (production d’¢lectricit¢ et d’eau dessalée). Les résultats de ces deux chapitres
seront utilisés ultérieurement comme référence pour déterminer option adéquate et la plus
compétitive en termes de colits de production d’eau potable et/ou d’électricité¢ pour ’étude de

cas du site de RAS DJINET.

Les simulations sont faites en utilisant le logiciel DEEP-3 (Desalination Economic
Evaluation Program) développé par ’agence internationale d’énergie atomique en la matiere (La
présentation et la description du logiciel DEEP-3 sont données en annexe 1). Le travail consiste a
combiner a chaque source d’énergie, les trois procédés de dessalement les plus utilisés a savoir
le MSF, le MED, et Ol Et ce, pour évaluer et comparer leurs colts de production d’eau

dessalée ou d’eau et d’¢lectricité simultanément.
Ces sources d’énergie sont les suivantes:
-Fin unique (procédés destinés uniquement a la production d’eau potable) :

v" Energies renouvelables ;
v' Gaz (énergies fossiles) ;
v Nuclaire .
-Double fin (production d’eau potable et d’¢électricité) :
v' Nucléaire ;
v Gaz;
v Pétrole ;
v Cycle combiné.

Cette ¢tude est faite pour une station de dessalement d’une capacité de production de
200000 m’/j. La salinité de ’eau de mer est celle de la mer méditerranéenne (38000 ppm) et la
température d'entrée d'eau de mer utilisée est relative a celle du mois de janvier pour la centrale
thermique de RAS DJINET, car cette température nous donne un gradient thermique de 7,5 °C

qui représente la moyenne des gradients thermique de 1’année.
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III-1. Procédés de dessalement a fin unique:
I1I-1.1. Procédés aux Energies renouvelables :

La figure ITI-1 donne les résultats des cotts de production du m® d’eau dessalée obtenus par
le logiciel DEEP-3 pour les procédés MED et MSF utilisant les énergies renouvelables comme
source d’énergie. Ces colts sont respectivement 1.251$/m’ et 1.433$/m’>. On remarque que le

procédé MED a un colit moindre comparé au procédé MSF.

Water Cost Breakdown

1,600

1,400 4 -

1.200

1,000

0,800 o

$/m3

0,600 o

0,400

0,200 4 I
0,000 A .

RH-MED RH-M3F

\ | W Fixed charge @ Heat cost O Plant electricity cost B Purchased electricity @ O&M cost @ Water transport Cost| )

/ RH-MED RH-MSF Unit \

Fixed charge 0,328 0,374 $/m’
Heat cost 0,781 0,920 $/m’
Plant electricity cost 0,000 0,000 $/m’
Purchased electricity 0,000 0,000 $/m’
O&M cost 0.142 0,139 $/m?
Water transport Cost 0,000 0,000 $/m’

\ Total Water Cost 1,251 1,433 $/m” /

La figure ITI -1. Coiits de production du m® d’eau dessalée pour les procédés MSF et MED

a partir des énergies renouvelables.
III -1.2. Procédés aux énergies fossiles:

La figure-2 donne les coiits de production du m® d’eau dessalée pour les procédés MSF,
MED et RO couplés a une turbine a gaz. Ces cofits sont respectivement 3.220 $/m’, 3.753 $/m’
et 0.689 $/m’. On remarque que le procédé d’osmose inverse donne un cott de production
inférieur 4 1 $/m’, tandis que le colt des deux autres procédés dépasse 3 $/m’ donc moins

compétitifs.
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Water Cost Breakdown

4,000

3,500 A

3,000 A

2,500 A

$/m3

2,000 A
1.500 A
1.000 A

GjDO-___lIII
0,000 A IIII III

sa-RO FH-MED FH-MSF

\ |I Fixed chaige O Hedl cosl O Plant elechicily cosl B Puchased electicily @ O&M cusl @ Waler banspuil Cusl| y
sa-RO FH-MED FH-MSF Unit

Fixed charge 0.285 0,328 0.374 $/m?

Heat cost N/A 2,751 3.240 $/m’

Plant electricity cost 0,000 0,000 0.000 $/m?

Purchased electricity 0,236 0,000 0.000 $/m’

Q&M cost 0,168 0,142 0.139 $/m?

Water transport Cost 0,000 0,000 0.000 $/m’

{oml Water Cost 0,689 3,220 3,753 $/m’ /

La figure ITI -2. Coiits de production du m® d’eau dessalée pour les procédés MSF, MED et

RO couplés a une turbine a gaz.
III-1.3. Procédés au nucléaire :

La figure-3 donne les cotits de production du m’® d’eau dessalée pour les procédés MSF et

MED couplés a un réacteur nucléaire. Ces cofits sont respectivement 1.414 $/m’ et 1.235 $/m’.
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La figure III -3. Coiits de production du m®> d’eau dessalée pour les procédés MSF et MED

couplés a un réacteur nucléaire.

La figure-4 donne une comparaison des différents cofits du m® d’eau dessalée pour les
différents procédés de dessalement. Ces résultats mettent en évidence la compétitivité des
procédés utilisant les énergies renouvelables (énergie thermique solaire) devant les procédés
thermiques conventionnels utilisant des chaudieres fonctionnant aux énergies fossiles. Pour le
procédé MED (NH-MED nucléaire heat) couplé a un réacteur nucléaire, le coit du m’® d’eau est
1,253 $/m’, Mest de 1,251 $/m® pour le méme procédé couplé aux énergies renouvelables. De
méme pour le procédé MSF utilisant I'énergie renouvelable et nucléaire, les colits sont
respectivement 1,433 $/m’ et 1,414 $/m’. Il apparait clairement que les procédés aux énergies
renouvelables ont un colt de production du méme ordre que les procédés thermiques utilisant
I’énergie nucléaire destinés uniquement a la production d’eau potable. Néanmoins, ces procédés

sont loin d’étres compétitifs a 1’égard du procédé d’osmose inverse (stand alone) qui offre un
coiit de 0,689%/m’.

Par conséquent, avec un cott de 0,689 $/m’ qui est dans la gamme des cofits rapportés par

la littérature (0,50$/m> a 0,80$/m’, (IOANNIS C, 2008, [19]) l'osmose inverse est le procédé le
plus compétitif.
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Water Cost Breakdown
4,000
[ —

3,500

3,000 { =

2,500

E 2,000 A

1,500 4

1,000 4

0,500 J

u.ouu + T T T - T - T T T T

a-RO NH-MED NH-MSF FH-MED FH-MED RH-MED RH-MSF
\ |l Fixed charge @ Heat cost C Plant electricity cost B Purchased electricity @ O&M cost @ Water transport Cost)
/ sa-RO NH-MED NH-MSF FH-MED FH-MZzD RH-MED RH-MSF  Unit

Fixed charge 0,285 0,339 0,387 0,328 0,374 0,328 0,374 %/ m?
Heat cost N/A 0,758 0,893 2,751 3,240 0,781 0,920 9%/ m?
Plant electricity cost 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 9%/ m?
Purchased electricity 0,236 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 $/m’
O&M cost 0,168 0,138 0,135 0,142 0,139 0,142 0,139 ‘?;n“m3
Water transport Cost 0,000 0.000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 S/ maﬂ

\ Total Water Cost 0,689 1,235 1,414 3,220 3,753 1,251 1,433 §/ 1y

La figure II1-4. Les différents cofits du m3 d’eau dessalée pour les différents procédés de

dessalement a fin unique.
1I1I-2. Procédés de dessalement a double fins :

Ce genre d’installation produit simultanément de I’¢lectricit¢ et de [’eau dessalée. Un
compromis entre le colt de ces deux produits s’impose pour déterminer le procédé de

dessalement adéquat.
I1I-2.1. Procédés combinés a I’énergie nucléaire :

Les figures 5 et 6 donnent respectivement le cotit de production du m® d’eau dessalée, et le
coit du KWhd’¢lectricité pour les différents procédés de dessalement couplés avec un réacteur
nucléaire. Le cott de I'électricité (0,037$/ KWh) est le méme pour tous le procédés, tandis que le

colt du m?® est légérement différent d’un procédé a un autre, il varie de 0,558%/ m 40,97 $/ m’.
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Water Cost Breakdown
1,200
1,000 A
0.800 1
&
E ns00
-
0,400 4
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0,000 A T T T T T T
NEC+MED  NBC+MED-RO  NBC+MSF NBC+RO NSCHMED  NSC+MED-RO  NSC+MSF  NSC+MSFRO NSC+RO
mFixed charge @Heatcost OPlant electricity cost  mPurchased electricity  ®mO&M cost  mWater transport Cost
L.
//_ MBC+MED NBC+MED-RO MNBC+MSF  NBC+:RO  NSC+MED NSC+:MED-RO NSCHMSF NSC+MSF-RO  MNSC+RO Uniit
Fized charge 0,347 0,301 0,388 0,285 0,347 o.2m 0,306 0,318 0,285 sim’
Heat cost 0,000 0,000 0,000 A 0,110 0.038 0,320 0,120 A 5/m?
Plant electricity cost 0,108 0,124 0.143 0132 0,107 0,122 0,141 0,137 0,130 $/m’
Purchased elactricity 0,000 0,008 0,000 0.014 0.000 0,008 0,000 0,008 0,014 sim?
D&M cost 0,127 0,152 0,120 0,188 0,127 0,152 0.120 0,148 0,188 sim’
Water transport Cost 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 5/m?
\ Total Water Cost 0,584 0,585 0,680 0,599 0,592 0,622 0,977 0,735 0,597 sim’
. A . KIET) . or . s .
Figure III-5. Coiit de production du m” d’eau dessalée pour I’éne rgie nucléaire.
F '
Levelized Electricity Cost Breakdown
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-
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| mFixed charge o Fuel cost OO&M cost o Decommissioning cost @ Total Carbon Tax
\. S
r‘/ MBC+MED NBC+MED-RD MBC+MSF  NBC:RO  NSC+MED NSC+MED-RO NSC+MSF NSC#MSF-RO NSC+RO Llnit_'\'
Fized charge 0,013 0013 0.013 0,013 0,014 0,014 0,014 0,014 0,014 3/ KW h
Fuel cost 0,000 0,008 0,009 0,008 0,008 0,008 0,008 0,009 0,008 3 /KW h
D&M cost 0z 0,012 0.012 0,012 0,008 0,008 0,008 0,009 0,009 5/ KW.h
Decommissioning cost 0,004 0,004 0,004 0,004 0,004 0,004 0,004 0,004 0,004 3 /KW h
Total Carbon Tax MAA NiA MiA i Mis i MiA A A 5/ KW.h
l\_ Levelized power cost 0,037 0,037 0,037 0,037 0,037 0,037 0,037 0,037 0,037 5/ kw_f/

Figure I11-6. Coiit de production d’électricité pour I’énergie nucléaire.
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II1-2.2. Procédés combinés a une turbine a Gaz:

Les figures 7 et 8 donnent respectivement le cotit de production du m® d’eau dessalée, et le
coit du KWh pour les différents procédés de dessalement (MED ; RO ; MSF ; MED-RO ;
MSF-RO) couplés avec une turbine a gaz HRSG. Le coit de I'électricité est le méme pour tous
les procédés (0,131$/kWh), cependant ce dernier est trois fois plus cher comparé au cott de
I’électricité obtenu pour les mémes procédés couplés a une énergie nucléaire (0,037$/ KWh).
Pour ce qui est de la production d’eau, le colt le plus compétitif de ces procédés est celui du
MED (0,827 $/m’), mais il est relativement plus cher comparé au méme procédé couplé a une

énergie nucléaire.

4 ™
Water Cost Breakdown
1,200
1,000 -
0,800 -
E 0,600 -
0,400
0,200 -
0,000 A . . . . . . . .
GT+MED  GT+MED-RC  GT+MSF  GT+MSF-RO GT+RO
\ |l Fixed charge @ Heat cost O Plant electricity cost B Purchased electricity @ O&M cost @ Water transport Cost| )
/ GT+MED- GT+MSF- \
GT+MED RO GT+MSF RO GT+RO Unit
Fixed charge 0,336 0.296 0.383 0.313 0.285 $/m’
Heat cost 0,000 0.000 0.000 0.000 N/A $/m’
Plant electricity cost 0.363 0.413 0.480 0.464 0.437 $/m’
Purchased electricity 0,000 0.016 0.000 0.017 0,025 $/m’
O&M cost 0,128 0.153 0.120 0.150 0,168 $/m’
‘Water transport Cost 0,000 0.000 0.000 0,000 0,000 $/m’
K Total Water Cost 0,827 0,879 0,983 0,945 0,916 $/ my

Figure III-7. Coiit de production du m® d’eau dessalée pour le gaz.
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Levelized Electricity Cost Breakdown
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/ GT+MED- GT+MSF- \
GT+MED RO GT+MSF RO GT+RO Unit
Fixed charge 0.006 0.006 0.006 0.006 0.005 $/kW.h
Fuel cost 0.119 0.119 0.119 0.119 0,112 $/kW.h
O&M cost 0.007 0.007 0.007 0.007 0.007 $/kW.h
Decommissioning cost N/A N/A N/A N/A N/A $/kW.h
Total Carbon Tax 0.000 0.000 0.000 0.000 0,000 $/kW.h

\Q-‘elizcd power cusl 0,131 0,131 0,131 0,131 0,131 $/ k“y

Figure II1-8. Coiit de production d’électricité pour le gaz.

II1-2.3. Procédés couplés a un Cycle combiné (turbine a gaz/turbine a vapeur):

Les figures 9 et 10 donnent respectivement le cott de production du m® d’eau dessalée, et le
cott du KWh pour les différents procédés de dessalement (MED ; RO ; MSF ; MED-RO ; MSF-
RO) couplés a un Cycle combiné (turbine a gaz/turbine a vapeur). Ces différentes
combinaisons présentent un méme coit d’électricité (0,088 $/m’), un cotit plus élevé par rapport
aux procédés couplés a 1’énergie nucléaire et un moindre colit comparés aux procédés combinés

une turbine a gaz

D’autre part, ces mémes procédés comparés entre eux en termes de production d’eau dessalée
montrent que le procédé d’osmose inverse en cycle combiné (CC-MED-RO) présente le cott du
m’ d’eau le plus compétitif (0,774 $/m’®), suivis du procédé CC-MED-RO avec un coit de
0,835 $/m’, puis du procédé CC-MSF-RO avec un cotit de 1,087 $/m’. Nous remarquons que les
procédés en cycle combiné offrent des colits nettement inferieurs aux mémes procédés en cycle

conventionnel.
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Water Cost Breakdown
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Figure III-9. Coiit de production du m’® d’eau dessalée pour un cycle combiné turbine a

gaz/turbine a vapeur.
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Figure III-10. Coiit de production d’électricité pour un cycle combiné turbine a

gaz/turbine a vapeur.
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II1-2.4. Procédés combinés au fuel:

Les figures 11 et 12 donnent respectivement le cotit de production du m* d’eau dessalée, et
le cotit du KWh pour les différents procédés de dessalement (MED ; MED-RO ; RO ; MSF ;
MSF-RO) couplés a une turbine a vapeur. Les procédés RO et RO-MED donnent un cott
inferieur & 1$/m* Tandis que le cott des autres procédés dépasse largement la barre de 1$/m’

donc cette option est moins compétitive.
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Figure III-11. Coiit de production du m® d’eau dessalée pour un cycle combiné i une

turbine a vapeur.
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Figure I1I-12. Coiit de production d’électricité pour un cycle combiné a une turbine a

vapeur.

Les figures 13 et 14 donnent un récapitulatif des différents colits de production,
respectivement d’eau et d’électricité pour les principaux procédés de dessalement combinés avec
les différentes sources d’énergie. Dans ce cas de figure, il y a lieu de trouver un compromis entre

le colt du m’® d’eau et le cott dukWh produit.

L’analyse de ces deux figures permet de déduire que le colit du KWh d’¢lectricité le moins cher
est 0,037 $/KWh, ce dernier est obtenu a partir de 1’énergie nucléaire combinée avec les trois
procédés RO, MSF et le MED. Cependant, les coiits de production du m® d’eau dessalée sont
légérement différents, ils sont de 0,592 $/m’, 0,622 $/m’, 0,692 $/m’ respectivement pour les
procédés RO, RO-MED, MED. De ces résultats, on peut conclure que la configuration la plus
compétitive est la combinaison d’un procédé d’osmose inverse avec un réacteur nucléaire qui

peut produire de ’eau potable a 0,592 $/m’ et de I’électricité a 0,037 $/KWh.

Néanmoins, le procédé d’osmose inverse couplé avec un cycle combiné (turbine a gaz/turbine a
vapeur) permet d’avoir un colt du m® d’eau dessalée acceptable (0,774 $/m’), comparé a ceux

produits a partir de I’énergie nucléaire.
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La figure III-13. Les différents coiits d’électricité pour les différents procédés de

dessalement a double fin.
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Conclusion :

Le travail présenté¢ dans ce chapitre est relatif a une ¢étude comparative en terme
économique des options possibles de combinaison des différents procédés de dessalement avec
les différentes sources d’énergie, et ce, pour déterminer 'option adéquate et la plus compétitive
en terme de colts de production d’eau potable et/ou d’¢lectricité pour un site donné. Deux
configurations ont été¢ présentées, la premiére a fin unique (production d’eau dessalée) et la

seconde a double fin (production d’¢lectricité et d’eau dessalée).

L’analyse des différents résultats des simulations pour les différentes combinaisons possibles
nous a amené a conclure que le procédé le plus compétitif pour la production d’eau dessalée (fin
unique) est le procédé d’osmose inverse avec un codt de 0,68 $/m’. Ce résultat justifie la
vulgarisation de ce procédé sur le marché de dessalement, ce qui fait que ce dernier, est le

procédé le plus utilisé dans I’industrie de dessalement.

Pour la production simultanée d’eau et d’électricité, la combinaison des différents
procédés de dessalements avec un réacteur nucléaire offre un méme et meilleur colt de
production du KWh d’électricité pour tous les procédés, ce dernier s’éleve a 0,037 $/KWh.
Tandis que, le cott du m’ d’eau est gérement différent d’un procédé a un autre, néanmoins elle
reste toujours l’option la plus compétitive comparée aux combinaisons avec les énergies

fossiles.

Les procédés de dessalement en cycle combiné offrent des colits meilleurs aux mémes

procédés utilisés en cycles conventionnels (couplés a une turbine a gaz ou a une turbine a

vapeur).

Les résultats nous ont permis ¢galement, d’apercevoir la compétitivité des procédés MED
et MSF couplés a une source d’énergie renouvelable comparée a ces derniers couplés a une
source d’énergie fossile. Mais, il est & souligner que le caractére intermittent des énergies

renouvelables n’est pas pris en considération dans les simulations.
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Les centrales thermiques utilisent I’eau de mer (la plupart d’entre elles) pour condenser la
vapeur a basse pression issue des turbines. L’eau de mer est ainsi réchauffée dans le condenseur
du circuit principal eau - vapeur de la centrale, avant d’étre rejetée a la mer. Le couplage d’une
unit¢ de dessalement & une centrale de production d’¢lectricité¢ a pour effet de diminuer le cott
de I'eau dessalée et la différence est assez significative, plus particulierement pour les procédés
de distillation tels le multi flash ou le multiple effet qui utilisent 1’énergie thermique comme

énergie principale pour la distillation.

Dans ce qui suit, nous allons évaluer et comparer les masses d’eau distillées récupérées
par un procédé MSF direct en utilisant les eaux issues du condenseur, donc réchauffée aux
masses récupérées en utilisant ’eau de mer. Les données numériques utilisées sont celles de la
centrale thermique de RAS DJINET ainsi que celles de sa station de dessalement utilisant un

processus thermique, de type multi flash (MSF)

IV-1. Potentiel de dessalement d’eau de mer de condensation a la centrale de RAS
DJINET :

La centrale de RAS DJINET occupe une place trés importante dans le réseau électrique

national vu sa disponibilité, sa capacité et son site stratégique. C’est la seule centrale thermique a

vapeur qui posséde le télé-réglage a distance fonctionnel sur les quatre groupes (le télé-réglage

est ’¢lément le plus important dans la qualité de conduite du réseau électrique national).

La centrale de RAS DJINET dispose de 4 groupes thermique vapeur avec :

v Une puissance nominale (sortie borne alternateur, BA) de 176 MW par groupe ;
v Une Puissance nominale (sortie borne usine, BU) de 168 MW par groupe ;

v Le débit d’eau de mer sur un condenseur est de 25000 m3/h ;

v Le débit moyen des fuites d’eau distillée par groupe de 120 tonne par jour.

C’est une station de dessalement autonome de quatre tranches avec le procede multi flash

(MSF).
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IV-2. Données préliminaires sur le circuit de condensation :

Le probléme de dessalement éventuel des eaux de condensation de la centrale électrique

(4 groupes de 176 MW chacune) a été posé comme suit :

La centrale ¢lectrique de RAS DJINET produit 100.000 m3/j d’eau tiede a 21°C en Janvier
et 31°C en Juillet, selon la température de l'eau prise a la mer, par son usage dans les

condenseurs des turbines a vapeur.

Actuellement, cette eau traitée et ainsi réchauffée est simplement rejetée a la mer. Les
différentiels de température sur I’eau de mer de condensation sont de 7,5 °C en Janvier, 9°C en
Avril, 7°C en Juillet et 7°C en Octobre. Ce potentiel thermique est-il utilisable, et si oui dans
quelles Circonstances pour réaliser une usine de dessalement. Ces températures de 1’eau de

condensation sont données comme suit:

Janvier : Entrée condenseur: 13,5°C, sortie condenseur 21°C ;
Avril : Entrée condenseur 17, sortie condenseur 26 ;

Juillet : Entrée condenseur 24, sortie condenseur 31 ;

D N N NN

Octobre : Entrée condenseur 22, sortie condenseur 29.

IV-3. Données sur les quatre unités de dessalement de RAS DJINET :

Les quatre unités KVU de dessalement d’eau de mer (multi flash de 18 étages) de 500
m3/J chacune pour les besoins propres de la centrale, utilisent de I'eau de mer telle que prélevée
et traitée, comme celle de condensation. La production est stockée dans deux baches de 2700 m3

chacune.
Trois produits chimiques sont injectés :
- Un inhibiteur d’incrustation (Belgard EVN),
- Un produit anti mousse agissant au niveau des évaporateurs (Belite M33),

- Un produit permettant ’¢limination du chlore dans I’eau de mer pour en diminuer

la conductivité (bisulfite de sodium Na2-SO3).
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Ces unités sont congues pour produire 20 m3/h d’eau dessalée pour un traitement de 240

m3/h, soit un rendement de 8,5% ; actuellement elles produisent 15 m3/h, ou 360 m3/j avec une

consommation d’¢lectricité de 170 kW et un débit gaz de combustion : 50 Nm3/h chacune.

Le cott direct du dessalement est estimé a 28,5 DA/ m3. Cette estimation ne tient pas
compte du colt de I'investissement mais seulement du coit d’exploitation (salaires et produits
consommables), énergie non comprise, celle-ci représentant un peu moins de 12 kWh par m3.
Cette consommation est de trois a quatre fois plus élevée que celle obtenue par des procédés

d’osmose inverse de grande capacité avec récupération turbinée (3,2 kWh/m3).

Concernant le cotlt de I'investissement de la centrale de RAS- DJINET, celle-ci a donné

un cotit actualisé (depuis le fichier central de 'usine) de :

30 704 682 375 DA. Ce colit semble étre de 10 a 15 fois plus faible par rapport aux cofits

actuels.

Pour le colit annuel des dépenses du personnel (tout le personnel de la centrale) il est de
124 500 000 DA. Une répartition entre le personnel énergie et le personnel dessalement est

nécessaire pour répercuter ces colts aux prix de revient des deux utilités.
IV-4. Bilan Energétique :

La réflexion demandée consiste a évaluer les valorisations possibles de ces grandes
quantités d’eau ticde traitée et dont le contenu énergétique (estimé sur un différentiel de 8°C) est
d’environ 1230 Mégawatts (cela correspond a un rendement global de 36,2 % en se basant sur la
puissance nominale totale de 4x175 MW de la centrale). C’est beaucoup d’énergie, mais a une
température basse; a noter que la température de sortie de cette eau varie entre 21°C en Janvier, a
31°C en juillet d’apres les données fournies. Elle pourrait étre maintenue a 31°C toute ’année,

voir a quelques degrés de plus durant les délestages.

La question principale a laquelle on doit répondre est relative au profit que I’on peut tirer
du gradient thermique récupéré a la sortie du condenseur. Dans le cas contraire, quelles sont les

solutions a envisager et ’orientation a donner a la suite de cette étude.

La figure IV-1, donne un schéma synoptique d’une unité¢ de dessalement fonctionnant
suivant le procédé MSF. L’unité est composée de 18 étages ou cellules. Il est alors question
d’évaluer les débits d’eau douce récupérés par ce procédé ainsi que 1’influence des conditions de

températures d’entrées sur ces débits.
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Figure IV-1. Sché ma synoptique d’une unité de dessalement fonctionnant suivant le

procédé MSF.
-Remarque

La différence de température maximale entrée- sortie condenseur considérée est celle du
mois d’avril, a savoir 9°C. La quantité de chaleur maximale récupérée a travers les condenseurs

pour les quatre unités est d’environ 0.47 MW.

> Bilans Energétiques dans les évaporateurs :
La température de I’eau de mer, tyo, a Pentrée des évaporateurs est de 120°C, a la sortie,
elle est de 30°C. L’écart de température entre deux évaporateurs successifs est alors de 5°C. Le
bilan thermique pour chaque évaporateur, déduit du premier principe de la thermodynamique

(Voir figure 1) donne :
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1" évaporateur :
WCptz() =1y hlg + (W- 1’Il1) CpT1

D’ou: my/w=x; = Cp. (t20 — T])/ (hlg — CpTl)

Avec : w, my, h et C,: désignent respectivement le débit massique de I'eau de mer, de I’eau

évaporée, la chaleur latente et la capacité calorifique a pression constante.

2'™M¢ évaporateur :

(w- m)Cp Ty = mphp + (W- mi-mp) C, T
D’ou:m/w=x = C,. (1- x1).(T1- T2)/ (hae- CpT2)
3ime dvaporateur :

m/w=x3 = Cp. (T2- T3)). (I- (xi*+ x2)) / (hsg- C,T3)

4'°™¢ évaporateur :

my/w= X4 = Co. (Ts- Ta).(1- (x1t+ X2 +X3))/ (h4g- CpTs)

Jitme dvaporateur
j-1
C, .(Tj_] -1, )(1 - me j
X. = —j = el
Tow (hjg - Cij)
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La capacité totale de production de vapeur condensée est donnée par :

» Bilans Energétiques dans les condenseurs :

Le bilan thermique pour chaque condenseur, déduit du premier principe de la

thermodynamique (Voir figure IV-1)donne :

1'*" condenseur :

wles —1,) ( Zm)m—.[w—im,»]ﬂs
i=l1
Dou: t, =t +(T| Zle7+Zleg

2'°M¢ condenseur :

16 17
w.(t3 -1, ) = (w— Zmi ].Tm —(W— Zmi J.T”
i=1 i=1

Dou: t,=t, +(T,, - T,) Zle6+Zle7

3“M¢ condenseur :

oSl

Dou: t, =ty +(T;s = T) ZXTIS +ZXTI6
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4" condenseur :

wlis=t)=(w=3m Jr, -2 |1,

i=l1

14 15
Dlou: ¢, =1¢, + (Tl4 _TIS)_inTM + inTls
=1 i=1

IV-5. Calcul des masses d’eau condensées de la centrale :

L’application du premier principe de la thermodynamique a chaque évaporateur, a chaque
condenseur ainsi qu’au réchauffeur principal permet de calculer le débit d’eau douce connaissant
le débit d’eau de mer. L’apport énergétique nécessaire a I’obtention du débit d’eau douce se

déduit ainsiaisément et inversement (paragraphe 1V-4).

La température de I’eau de mer, tyo, & 'entrée des évaporateurs est choisie égale a 120°C, et
la température a la sortie, elle est de 30°C. L’écart de température entre deux évaporateurs

successifs est par conséquent ¢gal a 5°C.

Le tableau VI-1, donne les températures dans les € vaporateurs et les températures dans les
condenseurs correspondants, obtenues par calcul, pour des températures d'entrées d'eau de mer
de 13.5°C et 21°C et qui correspondent aux températures d'entrée- sortie condenseurs de la

centrale thermique de RAS DJINAT: t;.=13.5°C et t;&—21°C
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Tableau IV-1.Les températures dans les évaporateurs et les condenseurs.

Températures

Evaporateurs de 1'unité
(°C)

Températures

condenseurs (°C)

cas: tje=13.5°C

Températures

condenseurs (°C)

cas: tie=21°C

T0=120 t19=103.5 tio=111
Ti=115 t18=93.16 t18=100.7
T,=110 t;7=88.47 t17=96.01
Tz=105 tis= 83.78 ti6=91.32
T4=100 t15=79.09 t15= 86.63
Ts=95 t14=74.40 t14=81.94
Te=90 t13=69.72 t13=77.26
T,=85 t12,=65.03 t12=72.57
Ts= 80 t11=60.34 t11=67.88
To=175 t10=55.65 t10=63.19
T1o=70 t9=50.96 tv=58.50
T11= 65 tg=46.27 ts=53.81
T12= 60 t7 =41.58 t7 =49.12
Ti3=55 t6=36.90 te=44.44
T14=50 t5=32.22 t5=39.72
Ti5= 45 t4=27.54 t4=35.04
Ti6= 40 t3=22.86 t3=30.36
Ty7=35 t,=18.18 t,=25.68
T13=30 t=13.5 t1=21

Les tables thermodynamiques donneront les parametres de la vapeur d’eau (pression et

chaleur latente) pour chaque

température. Le tableau VI-2 ci- dessous donne les valeurs

numériques obtenues par calcul et correspondant a chaque cellule de I’unité de dessalement pour

la situation ou la température d'entrée d'eau de mer est de 13.5°C.
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Tableau IV-2. Température dans chaque cellule pour une température d'entrée d'eau de mer

de 13.5°C.
Température Pression Chaleur
T(CC) P(kPa) Xi=m;/w fatente QkJ/kg)
hg(kJ/kg)
T=115 169.0 0.007987 2699.0 21.55
T,=110 113.2 0.007983 2691.5 21.48
T;=105 120.8 0.007976 2683.8 21.40
T4=100 101.3 0.007971 2676.1 21.33
Ts=95 84.55 0.007967 2668.1 21.25
Te=90 70.14 0.007964 2660.1 21.18
T,=85 57.83 0.007960 2651.9 21.10
Ts= 80 47.39 0.007958 2643.7 21.03
To=175 38.58 0.007953 2635.3 20.95
Ti0=70 31.19 0.007951 2626.8 20.88
Ti1= 65 25.03 0.007948 2618.3 20.81
Ti2= 60 19.94 0.007946 2609.6 20.73
Ti3=55 15.75 0.007944 2600.9 20.66
T14=50 12.34 0.007941 2592.1 20.58
Tis=45 9.593 0.007941 2583.2 20.51
Ti6=40 7.384 0.007939 2574.3 20.43
Ti7=35 5.628 0.007939 2565.3 20.36
Ts=30 4.246 0.007937 2556.2 20.28

Ou: x;, Q, désignent respectivement, le rapport de la masse d'eau condensée a la

d'eau de mer entrante et la quantité de chaleur dégagée.

Avec: tig- 1= 10 — Tig = 120 — 30=90°C, d'ou : t19=t; + 90.

masse

La température de sortie des condenseurs est fonction de la température d’entrée d’eau de

mer. La capacité totale de production de vapeur est :

X

D

w

= ixi == =0.143.
i=1
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Le rapport du débit eau de mer au débit distillat est de 7 (w/D=1/0.143). Ce chiffre est
conforme a la réalité car pour les systemes sans recirculation des saumures oncetrough, ce
rapport se situe entre 7 et 8.Pour un débit d’eau de mer, w= 25000 m’/h, la production d’eau de

distillat sera alors de : D=3575 m*/h  pour chaque unité.

Le tableau VI-3, donne les valeurs numériques obtenues par calcul et correspondant a

chaque cellule de I'unité de dessalement pour la situation ou la température d'entrée d'eau de mer

estde 21°C.

Tableau IV-3. Température dans chaque cellule pour une température d'entrée d'eau de

mer de 21°C.
Température Pression Xi=m;/w Chaleur |Q(kJ/kg)
latente
T(°C) P(kPa)
hg(kJ/kg
Ti=115 169.0 0.007987 269 21.55
T,=110 113.2 0.007983 269 21.48
T;=105 120.8 0.007976 268 21.40
T4=100 101.3 0.007971 267 21.33
Ts=95 84.55 0.007967 266 21.25
Te=90 70.14 0.007964 266 21.18
T,=85 57.83 0.007960 265 21.10
Ts= 80 47.39 0.007958 264 21.03
To=175 38.58 0.007953 263 20.95
T1o=70 31.19 0.007951 262 20.88
Ti1= 65 25.03 0.007948 261 20.81
Ti2= 60 19.94 0.007946 260 20.73
Ti3=55 15.75 0.007944 260 20.66
Ti4=50 12.34 0.007941 259 20.58
Tis=45 9.593 0.007941 258 20.51
Ti6= 40 7.384 0.007939 257 20.43
Ti7=35 5.628 0.007939 256 20.36
T15=30 4.246 0.007937 255 20.28
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Il est a souligner que les résultats dépendent de la chaleur spécifique de l'eau de mer
utilisée et des tables thermodynamiques correspondantes. L’écart de température, (t2o — ti9), est
de 16.5°C lorsque la température d’entrée utilisée est celle de I’eau de mer directement, c'est-a-
dire dans notre cas 13.5°C. L’écart de température est par contre de 9°C si I'on utilise la

température de sortie condenseur, qu’est de 21°C.

La quantité de chaleur fournie par le réchauffeur, pour le cas 13.5°C, est de 69 kl/kg. Elle
n'est que de 37.6 kJ/kg, pour le cas 21°C. Il y a alors un gain en énergie non négligeable de

I’ordre de 45%.

Si 'on réchauffe 'eau de mer du cas 21°C avec la quantité de chaleur correspondant au cas
13.5°C, c'est-a-dire de 69kJ/kg, la température tyo, sera alors de 127.5°C au lieu de 120°C, par
contre la température t;9 reste inchangée, étant donné qu’elle ne dépend que de t;. Dans ce cas,
I’écart de températures entre deux évaporateurs successifs est d’environ 5.4°C. Le tableau VI--4
donne les valeurs des capacités de production de vapeur et les températures dans les évaporateurs

obtenues par calcul pour ce cas de figure.
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Tableau 1V-4. Capacités de production de vapeur et les températures dans les

évaporateurs.
Températures T(°C) Dans les évaporateurs Capacités de
production de
Cas: 21°C avec réchauffage a : Q=69 kJ/kg
vapeur : X;=m;/w
T;=122.1 0.008604
T,=116.7 0.008595
T;=111.3 0.008585
T4=105.9 0.008579
Ts=100.5 0.008569
Te=95.1 0.008562
T7,=89.7 0.008558
Ts=84.3 0.008551
To=78.9 0.008544
Tio="73.5 0.008539
Ti1= 68.1 0.008535
Ti2=62.7 0.008528
Ti3=57.3 0.008523
Ti4=51.9 0.008519
Tis=46.5 0.008514
Tie=41.1 0.008510
Ti7=35.7 0.008505
Tis=30.3 0.008503

La capacité totale de production de vapeur est dans ce cas: X = in = b =0.154.
w

18

i=1

Pour un débit d’eau de mer, w= 25000 m’/h, la production d’eau de distillat sera alors de :

D=3846 m’/h  pour chaque unité.

L’¢cart de production d’eau entre le cas ou on utilise I’eau de mer directement et le cas ou

on utilise I’eau a la sortie condenseur est AD =271m’ /h pour chaque unité. Ce qui représente

un gain en production d’eau d’environ 8§%.
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Conclusion :

Les Centrales thermiques de production d’énergie électrique de RAS DJINET utilisent
I’eau de mer pour condenser la vapeur d’eau a basse pression sortant de la turbine. L’eau de
refroidissement est ainsi réchauffée dans le condenseur avant d’étre rejetée de nouveau a la mer.
L’¢tude présentée dans le cadre de ce chapitre est relative a I'examen de la faisabilité en terme
de rentabilité de la récupération de 1’énergie calorifique rejetée en mer pour ’amélioration du

procédé de dessalement.

Plus précisément, la question principale a laquelle on doit répondre est relative au
profit que I’on pourra tirer du gradient de température récupéré a la sortie du condenseur. Nous
nous sommes intéressés spécialement au mois de janvier compte tenu de la fourchette de
variation de la température d’eau de mer entre ’entrée et la sortie du condenseur : 13.5°C et

21°C. Les résultats de I'étude pour les autres périodes de I’année restent cependant valables.

L’écart de température, (tyo — ti9) (vorr figure VI-1) est de 17°C lorsque la température
d’entrée utilisée est celle de I’ecau de mer directement, c'est-a-dire dans notre cas 13.5°C ; cet
¢cart n’est par contre que de 9°C, si I'on utilise la température de sortie condenseur, qu’est de

21°C. Il ya alors un gain en énergie non négligeable de 1’ordre de 40%.

L’utilisation de 1’eau de mer a la sortie condenseur a pour effet d’augmenter la

production du condensat de : AD =271m’ / h par unité. Ce qui représente un gain en production
d’eau d’environ 8 %. Néanmoins, les considérations d’ordre technologique liées a
I’encrassement et & I’entartrage des échangeurs de chaleur peuvent réduire considérablement ce

gain.
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Dans ce chapitre, nous allons nous intéresser a une analyse technico- économique de la centrale
thermique de RAS DIJINAT. Les données techniques ainsi que les calculs des masses d’eau

dessalées relatives a cette centrale sont données dans le chapitre précédent.

V-1. Approche technico- économique :

Deux options peuvent étre envisagées suivant le cas : production exclusive d’¢lectricité ou
production simultanée d’électricit¢ et d’eau dessalée. L’option 1 consiste en la production
exclusive d’¢lectricité qu'est de 176 MW par groupe selon les données de la centrale.
L’investissement pour une telle configuration est de 88 millions de dollars par groupe (frais de
terrain compris) compte tenu que du prix dukW pour une turbine & vapeur estimé a environ 500
dollar/kW installé [32]. L’option 2 consiste, quant a elle, en la mise en place d’un systeme de
cogénération, par I’intégration d’une unité de dessalement pour la production simultanée d’eau et
d’¢électricité. L’investissement pour une telle configuration est de 92 millions de dollars par
groupe pour une production d’eau de 500 m’/J. Le colt d’investissement de la station de
dessalement a ét¢ estimé¢ moyennant I'utilisation de la formule (1) et du tableau indicatif des
colts d’investissements de 1’annexe-2. Deux ou plusieurs options ne peuvent étres comparées

que si leurs investissements ont la méme durée de vie (ce qui est le cas pour notre étude).

L’approche technico-économique consiste a vérifier si le projet est rentable, autrement
dit, si la réalisation des dépenses d’investissement pourrait assurer un bilan avantageux pour
I’exploitant sur la durée de vie du projet. Cette évaluation est faite pour deux options
(production d’¢lectricité seule et production simultanée d’¢électricité et d’eau douce) qui seront
comparées entre elles en termes de bilan économique. Compte tenu du manque d’informations
précises sur les cotits réels d’évaluation, qui dépendent d’un ensemble de parametres spécifiques
aux sites (lieu, degré de salinité de I'eau, colt de I’énergie et du personnel etc..), une évaluation
globale sera donnée en s’inspirant des données de la littérature et par comparaison aux cofts

finaux des installations existantes (cotit du kWh d’électricité et du m® d’eau dessalée).
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V-2. Définitions et Méthodologie d’Analyse :

V-2.1. Décision d’investissement :

Une opération d’investissement ne sera intéressante que si son bénéfice actualisé B est
positif. En effet, dans le cas contraire, les bénéfices futurs sont équivalents a une somme actuelle

inférieure au colt d’investissement. Un investissement dont le bénéfice actualisé est positif est

dit rentable [33, 34].

La notion de rentabilité donne une idée de I'avantage qu’on peut tirer d’un investissement. Le

critére de choix le plus satisfaisant est celui du bénéfice actualisé maximum.

Le seuil de rentabilit¢ est fixé par le taux d’actualisation, on utilise comme critere le taux de
rentabilité¢ interne (TRI) qui représente la valeur du taux d’actualisation qui annule le bénéfice
actualisé. Ainsi un investissement n’est acceptable que si son taux de rentabilit¢ interne est
supérieur au taux d’actualisation fixé. Pour le calcul du bénéfice actualisé, nous faisons le bilan

des dépenses et des gains en tenant compte :

e Des dépenses initiales (investissements) ;

e dubilandes dépenses et recettes annuelles (aux gains annuels générés par le projet).
Les gains sont constitués par :

e les économies en cofits annuels d’exploitation de la centrale, se traduisant par des prix

de revient moins élevés pour la production d’électricité ;
e ctsubsidiairement par un bénéfice résultant de la commercialisation de I’eau dessalée.

En définitive les gains attendus du projet se formulent ainsi :

Bénéfice d’exploitation annuel (B2) = (Qez x X+ Qax Y) - (P xQe; + P. x Q) (V-1)
Bénéfice d’exploitation annuel (B1) = (Qe; x Xe) — (P xQe1) (V-2)
Ou:

Qe; et Qe désignent les quantités d’¢électricité produite dans I'option 1 et dans

I’option 2 ;

P: Le prix de revient de I’¢lectricité produite ;
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Xe : Le prix de I’¢lectricité vendue ;

Q. : La quantité d’eau produite ;

P. : Le prix de revient de I’eau produite ;
Y : Le prix de vente de I’eau produite.

En considérant par ailleurs que le rejet de gaz dans I’atmosphére représente un moindre
colt pour la protection de I’environnement. Méme si celui-ci n’est pas déboursé a I’heure
actuelle, il représente cependant un cott différé (en termes de santé, protection des especes

végétales en milieu sensible tel que les eaux de surface ou les sols etc.).

Ces avantages peuvent étre estimés a partir des colts des mesures de réduction ou de

compensation de ces effets. Selon les pratiques usuelles en la matiere [33].

En définitive, les avantages annuels de I’opération seront :
AVANTAGE2 = 0,1 (P2 xQe + P.xQ,) + IE (V-4)
AVANTAGE 1 =0,1(P 1xQe)+ IE (V-5)
Ou:
P : Coit de revient d’électricité ;

P. : Cott de revient de ’eau ;

IE : Gain en environnement.

V-2.2. Bénéfice actualisé d’une opération d’investissement :

Une opération d’investissement se présente sous la forme d’un échéancier de dépenses et de

recettes :
Tableau V-1. Récapitulatif des dépenses et recettes durant les années.
DEPENSES RECETTES
Date d’investissement ........ I
lre ANNEE oo, D1 R1
2M¢année ...l D, R,
N*™ année ..........ooooenn. Dy R,
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Le bénéfice réalisé la 1™ année est : Ry — Dy ;

., Rl _Dl
Sa valeur actualisée est : (V-6)
1+a
Ou:
a: Le tauxd’actualisation ;
R; : Les recettes obtenues la premiere année ;
D; : Les dépenses faites la premiére année.
De méme, le bénéfice réalisé la 2™° année est R, —D,
R —-D
Et sa valeur actualisée = (V-7)
1+a)
Rn - Dn
(1+a)
Le bénéfice actualisé de I’opération est :
_ R —D - -
B= -I + 1 1 + R2 1)22 + Rn Dn (V_8)
1+a l+a (1+a)

Ou I est linvestissement total

V-3. Application au cas du Projet :

La centrale thermique considérée est composée principalement de quatre groupes de
capacit¢ de production d’¢lectricité de 176 MW chacun. La production annuelle correspond a
1232 (GWh/an). La capacité de production d’eau dessalée de la centrale pour ces propres besoins

en eau déminéralisée est de 500 m’/j par groupe ce qui correspond annuellement & une

production de 182500 m’/an par groupe.

Soit: B =-1+Y b , le Bénéfice actualisé de 1’opération (V-9)

Si: B2 > Bl, I'option 2 est plus rentable que 'option 1.
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Si: B2 < Bl, I'option 1 est plus rentable que 'option 2.
Les hypothéses considérées sont :

e Tauxd’actualisation : 10% par an;
e Durée de vie des installations : 20 ans ;
e Consommation spécifique moyenne des turbines a gaz : 3 th/ kWh;

e Heures de marche a pleine charge : 7000 W/ an.

V-3.1. Coiit d’investissement :

Il représente la somme des dépenses engagées pour la réalisation de 'usine qui se

répartissent comme suit :

e Achat du terrain ;

e Etudes- ingénierie ;

e Génie civil ;

e Equipement ;

e Transport- montage- assurance ;

o Intéréts intercalaires.
L’ensemble des investissements estimés sont donnés dans le tableau V-2 ¢, pour chaque
option.

Tableau V-2. Coiit des installations pour chaque option (unité en $ US).

Désignation Option 1 Option 2

Investissement ($) | 88 000 000 92 000 000

V-3.2. Bilan d’exploitation :

V-3.2.1. Charges annuelles d’investissement (amortissement) :

Les charges annuelles d’un investissement, pour une durée d’amortissement et un taux

d’actualisation donnés, sont définies par la relation suivante :
Ci=I-a (V-10)

Avec :
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I : Investissement global de I’installation ;
a : Coefficient d’annuité ;

Ce : Coefficient se calcule comme suit.

ta ux(l +ta ux)N
a =
1+ taux)" -1

taux : Taux d’actualisation ;
N : Durée d’amortissement économique.

V-3.2.2. Charges d’exploitation :

Ce sont les frais engagés pour 'exploitation de I’installation :

a. Frais d’exploitation variables

Ils constituent les frais d’achat des produits nécessaires a ’exploitation de 1’installation :

e Electricité ;

e Produits chimiques.
b. Frais d’exploitation fixes

e Frais de personnel ;
e Frais de maintenance.

Le tableau V-3, donne les charges d’exploitation pour les options 1 et 2.

Tableau V-3. Tableau représentant les charges d'exploitation.

Charges d’exploitation Option 1 Option 2
Amortissement 10 560 000 11 400 000
Frais d’exploitation 7920 000 8 280 000
Durée d’amortissement 20 ans 20 ans

(V-11)

Le tableau V-4, donne les caractéristiques techniques des installations et les

investissements correspondants aux options 1 et 2. La production annuelle d’eau dessalée pour
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les situations avec ou sans utilisation d’énergie due au gradient thermique sortie condenseur est

déterminée par calcul dans le chapitre IV.

Tableau V-4. Caractéristiques techniques des installations et investissement.

Désignation Option1 | Option2

Puissance centrale bornes usine (MW) 176 176

Production annuelle d’¢lectricité (GWH) 1232 1232

Production annuelle d’eau (10° n’) 0 0,1825 (sans gradient thermique)
0,1971 (avec gradient thermique)

V-3.2.3. Calcul du prix de revient dans les deux options :

Nous savons que les prix de vente de 1’¢lectricité, tout comme le prix de vente de I’eau en

Algérie sont administrés et largement inférieurs a la valeur réelle de ces produits.
e Option1

Dans la situation actuelle, le prix de revient de I'électricité produite sera déterminé a partir de la

relation suivante :
Qc.p =Ci+Ce=>.C (V-12)
Ou:
Q. : La production annuelle d’¢électricité ;
p : Le prix de revient de 1’¢lectricité en US $/kWh;
C, :Les charges d’investissement ;

C, : Les charges annuelles d’exploitation ;

C: Montant total des charges annuelles.
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Soit, enregroupant ’ensemble des charges en ZC_?, nous aurons:

> C=Q..P (V-13)

Les calculs donnent :
a=0,12
C;i=0,12x 88000000 %

C;=10 560 000 $

C.=7920000$

> C=Ci+C. =18480000$

P= C/Q.

P=0,015 $/kWh~= 1,50 DA/ kWh

Remarque 1: Dans les calculs donnés ci-dessus, les frais du personnel ont été estimés a 4%,
ceux de I’entretien a 4% également, par contre les frais énergétiques ont été évalués a 1%, ce qui

représente un pourcentage assez ¢levé compte tenu du faible colit du gaz naturel.

e Option2

Cette option correspond a une production conjointe d’électricité¢ et d’eau dessalée. Sur le plan
¢conomique, la production d’¢lectricité et d’eau dessalée ne sont pas dissociables. Le prix de

revient dukWh et celui du m’ d’eau s’expriment par la relation suivante.

O, p.+0Q. P =C+C, (V-14)

Q. : La production annuelle d’eau ;

D, : Le Prix de revient du m’ d’eau dessalée ;

68



Q.: La production annuelle d’électricité ;

p :Le prix de revient du KWh ;

C: : Les charges d’investissement ;

C,: Les Charges annuelles d’exploitation ;

e

z C: Le montant total des charges annuelles.

Les calculs donnent :

a=0,12
C;=0,12 x 92 000 000
C;= 11400 000

C.= 8280000

Pour le cas de la centrale de RAS- DJINET, la production d’eau dessalée pour les besoins
de I'usine est de 500 m’/j par groupe. Annuellement, elle représente une production d’eau
dessalée de : 182500 m’, le nombre total de groupes étant de quatre. Si I'on utilise I'énergie due

au gradient thermique sortie condenseur, le gain étant de 8%, cette production sera alors de :

197100 m’.

En faisant ’hypothése que le prix de revient du kWh d’¢lectricité est identique a celui de

I’option 1, le prix de revient de I’eau dessalée sera:
- Pour I'option sans utilisation du gradient thermique sortie condenseur :
> C=19 680 000
O, -p,+0,-P =C,+C,=19680 000 $

pe=6,57$ =~ 657 DA/m’
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- Pour I'option avec utilisation du gradient thermique sortie condenseur:

> C=19680000$
Q,-p.+0, -P =C, +C,=19 680000 $

pe=6,08 $ =~ 608 DA/m’

Remarque 2: Il est bien évident qu’une production faible comparativement aux stations
de dessalement du Hamma (200 000 m’/j) ou d’arzew (90 000 m*/J) a une répercussion sur le
prix de revient du m’ d’eau dessalée. La différence de prix de revient du m® d’eau dessalée selon

que I’on utilise I’énergie due au gradient thermique sortie condenseur ou pas est de 0.49 §.

Le prix de revient du m’ est bien évidemment trés élevé, compte tenu de la faible quantité
d’eau dessalée produite, du capital investi et de la surévaluation des charges d’exploitation dans

nos calculs.

Les résultats des simulations avec le logiciel DEEP-3 donnent un colt de production de
5,808 $/m’ pour 'option sans utilisation du gradient thermique sortie condenseur, et 5,104 $/m’
pour ’option avec utilisation du gradient thermique sortie condenseur. La différence de prix de
revient du m® d’eau dessalée selon que I’on utilise I’énergie due au gradient thermique sortie
condenseur ou pas est de 0.704 $. Le tableau 5 donne un récapitulatif des résultats obtenus, et la

figure-1 donne une comparaison entre les deux options.
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Tableau V-5. Coiits du m’ avec et sans utilisation du gradient thermique.

Comparative Summary of Performance and Cost Results
Main Input Parameters

Project cap djinet cap djinet

Case FH+MSF AVEC GRADIENT FH+MSF SANS GRADIENT

- THEEMIQUE THERMIQUE

Power Plant Data

Tvpe FH FH

Ref Thermal Power 200 200 MW

Ref. Net Electric Power 0 0 MW

Construction Cost 50 50 $ /W

$/MWh

Fuel Cost N/A N/A ($/t.5/BOE)

Purchased Electricity Cost 0.06 0,06 $/kWh

Interest Rate 5 5 %

Water Plant Data

Tvpe MSF MSF

Required capacity 3846 3573 m’/d

Dist. Capacity N/A N/A m’/d i

Dist. Construction Cost 1 000 1 000 $/ (m/d)

Maximum Brine Temp. 1150 115.0 °C

Heating Steam Temp. 0.0 0,0 °C

Seawater Feed Salinity 38 000 38 000 Ppm

Seawater Feed Temp. 30,0 30,0 °C

RO Capacity N/A N/A m’/d

RO Construction Cost N/A N/A m’/d

RO Recovery Ratio N/A N/A

RO Energy Recovery

Fraction N/A N/A

RO Design Flux N/A N/A 1/ (m® hour)

Performance Results

Lost Electricity

Production 0.0 0.0 MW

Power-to-Heat Ratio 0.0 0.0 MWe MWt

Plant Thermal Utilization 90,0 90,0 %

Distillation Performance

# of Effects/Stages 33,00 36,00

GOR 10,06 10,82

Temperature Range 84.00 92,00 °C

Dastillate Flow 71 059,93 76 388.39 m/d

Feed Flow 142 119,86 152 776,77 m’/d

Steam Flow 81,73 81,73 ke /s

Brine Flow 7105993 76 388.39 m/d

Brine salmity 76 000,00 76 000,00 rpm

Specific Heat 60,79 36,35 kWh /m’
Specific Water Costs
Fixed charge 0374 0374 $/m’
Heat cost 4,591 5,297 $/m’
Plant electricity cost 0.000 0,000 $/m’
Purchased electricity 0.000 0,000 $/m’
O&M cost 0.140 0,137 $/m’
Water production cost 5,104 5,808 $/ mf
Water transport cost 0,000 0,000 $/m’
Total Water Cost 5,104 5,508 $/m’
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Water Cost Dreakdown

7,000
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$/md
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\ | B Fixod charge @ Heat cost O Plant clectnoity cost B Purchasod clectnoity @ O&W cost @ Water transpord Cost )

/ FH+MSF SANS \
FI1+MSF AVCC GRADCNT GRADICNT .
I HERMICUE IHERMIQUE Unit
$ i
Fixed charge 0,274 0,374 m?
$ i
Heat cost 4,591 5,287 m?
$ i
Flant electricity cost 0,000 0.000 m?
$ i
Furchased electricity 0,000 0.0C0 m?
$ i
O&M cost 0,140 0.137 m*
$/
Water transport Cost 0,000 0,000 m*
$/

W\Nater Cost 5,104 5,808 mj

Figure- V-1. Coiits du m® pour le procédé MSF avec etsans utilisation du gradient

thermique.

Sion exclut les frais d’investissement et les charges dues a 1’énergie, le prix de revient du
m’ d’eau dessalée sera considérablement réduit, les calculs donnent : 0.30 $/m’. D’aprés les
données de la centrale, il est de 0.285 $/m’ environ. Si I’on utilise 1’énergie due au gradient de
température a la sortie du condenseur, le prix sera alors, d’aprés les calculs de : 0.285 $/m’. Ce
qui représente un gain de : 0.015 $/m’. Sur une année et pour ’ensemble des quatre groupes, il
représente : 10950 $ US d’économie. Ce qui a un impact direct sur le prix dukWh, compte tenu

que 1’ d’eau dessalée nécessite 12 kWh, d’aprés le fichier de données de la centrale.

V-3.3. Bilan économique actualisé :

Nous établissons pour chaque option le bilan économique actualisé. Sachant que notre
étude porte sur I'unité de dessalement, c’est I'option 2 qui correspond alors a notre projet.

L’analyse économique sera développée, plus particuliecrement, dans ce qui suit. L’option 1
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n’étant pas alternative a ’option 2, I'appréciation qui est faite sur le Bilan économique de

I’option 1 nous servira seulement de réf€rence pour relativiser les résultats de 'option 2.

En adoptant un prix de vente pour chaque produit (électricité et eau) incorporant comme
bénéfice une majoration de 10 % du prix de revient, on peut estimer les bilans d’exploitation

pour chaque option a :

0,1 C (V-15)

En définitif, le bilan pour chaque option s’établira comme suit :

Bl =-1+ 01>C (V-16)

B2=-1+01)YC (V-17)
Ou:

ZC : sont les charges annuelles pour ’option 2 correspondant & la production d’¢électricité et

d’eau dessalée.
ZE‘ : sont les charges annuelles pour 'option 1 correspondant a la production d’électricité

Nous calculons le bilan actualis¢é pour chaque option en adoptant un taux d’actualisation de

10 %.

73



Calcul du bénéfice actualisé :

Pour I’optionl :

Tableau V-6. Calcul du bénéfice actualisé pour l'option 1.

o z Al :gain Bénéfice Non Bénéfice
Inm‘esF:fSﬁ.-r:e;T: Z 0,1 ZE{M& environnement Actualisé actualisé
ot ) M3) 0,1 C+ 4l | Taux 10%
2009 88 million $
2010 - 18,48 1,848 9,74 11,588 10,53
2011 - 18,48 1,848 9,74 11,588 0,357
2012 - 18,48 1,848 9,74 11,588 87
2013 - 18,48 1,848 0,74 11,588 7,01
2014 - 18,48 1,848 9,74 11,588 7,10
2015 - 15,48 1,848 9,74 11,588 6,54
2016 - 18,48 1,848 0,74 11,588 5,04
2017 - 18,48 1,848 9,74 11,388 5,40
2018 - 15,48 1,848 9,74 11,588 4,01
2019 - 18,48 1,848 074 11,588 4,40
2020 - 18,48 1,848 9,74 11,588 4,06
2021 - 18,48 1,848 9,74 11,588 3,08
2022 - 15,48 1,848 9,74 11,588 3,35
2023 - 18,48 1,548 9,74 11,588 3,04
2024 - 15,48 1,848 9,74 11,588 2,706
2025 - 18,48 1,548 9,74 11,588 2,31
2026 - 18,48 1,848 074 11,588 2,81
2027 - 18,48 1,548 9,74 11,588 2,08
2028 - 18,48 1,848 0,74 11,588 1,80
2029 - 18,48 1,848 0,74 11,588 1,71
Total 1948 231,76 929,04

Le bénéfice actualis¢ de L’option 1 est égal & Bl

Bl= 11,04 millions de dollars.

=-1+> bl=99,04 — 88 ce qui correspond a
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Pour I’option 2 :

Tableau V-7: Calcul du bénéfice actualisé pour l'option 2.

Investissement Z C 01 Z C AI': gain Beénéfice Bénefice
option 2 aLs) M) environnement Non actualisé

MSE) Actualise Taux
01> C+ar| 10%

2009 92 nullion §
2010 - 19.68 1,968 9.74 11,708 10,64
2011 - 19.68 1,968 074 11.708 9.67
2012 - 19.68 1,968 9.74 11,708 8,79
2013 - 19.68 1,968 9.74 11,708 7.99
2014 - 19.68 1,968 9.74 11.708 1,27
2015 - 19.68 1,968 9.74 11,708 6.60
2016 - 19.68 1,968 9.74 11,708 6.01
2017 - 19.68 1,968 9.74 11,708 5.46
2018 - 19.68 1,968 9.74 11,708 4,96
2019 - 19.68 1,968 074 11.708 4.51
2020 - 19.68 1,968 9.74 11,708 4.10
2021 - 19.68 1,968 074 11.708 3,72
2022 - 19.68 1,968 9.74 11,708 3.39
2023 - 19.68 1,968 074 11.708 3.08
2024 - 19.68 1,968 9.74 11.708 2.80
2025 - 19.68 1,968 9.74 11,708 2.54
2026 - 19.68 1,968 9.74 11.708 2.31
2027 - 19.68 1,968 9.74 11,708 2.10
2028 - 19.68 1,968 9.74 11,708 1.91
2029 - 19.68 1,968 9.74 11,708 1,73
Total 194,8 234,16 99,58

Le bénéfice actualisé de ’option 2 est égala :

B2 =-1+) b2=99,58 - 92 = 7,58 millions de dollars.

On remarque que le bénéfice actualis¢é dans I’option 1 est supérieur a celui de I'option 2. Cela
permet de conclure que le projet de production d’eau distillée (option2), nécessite des cofits

(investissement et exploitation) plus importants.
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e Calcul du taux de rentabilité interne (TRI) de ’option 2

Un autre critére, le taux financier de rentabilité interne (TRI) est utilisé pour apprécier le niveau

de rentabilité.

Par définition, la valeur du TRI est la valeur du taux d’actualisation qui annule le bénéfice
actualisé. C’est le seuil de la valeur du taux d’actualisation (s’il venait & évoluer) au dela duquel

le bilan actualis¢é de I'opération est négatif [33].

On peut faire une estimation du taux de rentabilité interne en adoptant la relation simplifiée qui

s’applique dans le cas d’un bénéfice R constant (prix constant).

~

+ R =D, +
l+a l+a

Rz _Dz
2

-D
n o (V-18)

+
+ a)"

B=-1

—
—

Dl)

En effet, en considérant la somme du terme général (R1-DD)

constant (ce qui est le cas pour
(1+a)

notre ¢tude), comme somme d’une progression géométrique qui s’ écrit :

_Ri-Di 1

S -
a (1+a)

] (V-19)

En négligeant 1 /(1 +a)" eten considérant que : R= Ri — Di
On obtient:
B=-1+R/a (V-20)
Le taux de rentabilité est la valeur de «r » telle que :
=-1+R/k=0 (V-21)
Soit: r=R /1
Apres calcul, on trouve :
r= 11,708 /92
r = 12,7%

Le TRI du projet est relativement important de I’ordre de 13 % soit un écart de 3 points par

rapport au taux d’actualisation de 10 %. Le projet est par conséquent rentable.
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V- 4. Alternative REPOWERING et RETROFITTING :

Pendant les années soixante dix et méme avant, le Moyen-Orient, connu pour sa tres
faible pluviométrie et son potenticl de réserves énergétiques important, a eu recours a la
construction de stations de dessalement combinées a des centrales thermiques, pour la production
simultanée d’eau et d’¢lectricité. La plupart de ces centrales étaient dotées de chaudicres
conventionnelles et de turbines a vapeur pour la production d'électricité ; pour le dessalement
d'eau de mer, elles utilisaient la distillation et spécialement le procédé MSF. En dépit du
caractere performant et opérationnel des turbines a vapeur et des unités de dessalement, les
chaudiéres de certaines centrales sont pratiquement a leur phase de fin de durée d’amortissement.
Le soucis d’améliorer le rendement énergétique des centrales thermiques par utilisation de cycles
combinés, avec chaudieéres de récupération. L’offre concurrentiel, sur le marché mondial,
d’unités de dessalement, basées sur le procédé d’osmose inverse, n’ont pas laissé indifférents les
pays du Moyen-Orient a I'idée du «epowering » de leurs centrales thermiques afin d’amortir la

facture tres lourde d’obtention d’eau douce, source de toute activité dans cette région du globe.

Ismat Kamal [35], dans son article « integration of sea water with power generation » a
présent¢ une analyse thermo-économique d’une centrale thermique du Moyen-Orient, de
puissance électrique 240 MW, de capacité de dessalement 88000 m’/J et dont le coft
d’investissement est évalu¢é a 300 millions de dollars US. L’introduction de Iopération
«repowering » et « retrofitting » a cette centrale a permis de tripler sa puissance électrique
(640 MWe) et de multiplier sa capacité de production d’eau dessalée par un facteur de sept
(588 000 /). Les cotits d’investissement du « repowering » relatifs a la puissance électrique et
a la capacité¢ de dessalement, ont été €¢valués respectivement a 585,3 et 556,2 millions de dollars

US. Le tableau V-8, donne la synthese de I’analyse économique de I'auteur.
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Tableau V-8. Résultats de I’analyse thermo- économique de I. Kamal [35].

Plant characteristics

Power plant net output, MWe 642
Power plant net fuel efficiency, % 47.2
Thermal desal plant capacity, m’/d 28,000
SWRO plant capacity, m'/d 500,000
Net saleable power, MWe 540.2
Power plant annual O&M costs (2003}, million § 253
Water plant annual O&M costs (2003), million § 334
Power plant engineering and construction period, months 36
Water plant engineering and construction period, months 36
Construction start date January 20035
Construction completion date December 2007
Economic evaluation basis
Fuel cost (2003), $million kJ 15
GDP inflation rate, post 2003, % 4
Power plant net capacity factor 09
Water plant net capacity factor 081
Plant life, years 30
Owner's equity at in-service date, % 25
Water selling price {2003), $/cu m 0.65
Power selling price (2003), kWh 003
Year of pricing 2003
Interest rate, %o 7
Loan repayment period, years 15
Capital costs, million §
Purchase price for existing plant 300.0
Power plant Water plant
EPC contract 437 4153
Owner’s cost 43.7 41.5
Owner’s contingency 48.1 45.7
Tolal construction cost 5288 502.5
Interest during construction 56.5 337
Totals 5853 556.2 1.141.5
Total capital as spent 1, 441.5
Economic evaluation results
Discount rate, %6 WPV, million %
10,0 714.3
20.0 129
o _ 300 . 129.4 _
Pre-tax IRR 20.5

La centrale thermique de RAS DJINET n’est pas de construction récente et son exploitation
remonte a plusieurs années. Compte tenu des besoins de plus en plus croissants en eau et en
¢lectricité¢ de la population, des opérations de « repowering » et de « retrofitting » peuvent étre
envisagées, pour cette centrale et pour d’autres centrales de durées de vie similaires, afin

d’augmenter leur rendement énergétique.
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La figure V-2, donne le schéma de principe d’une centrale thermique a cycle combiné
avec unité¢ de dessalement. Par rapport au schéma initial de la centrale a turbine a vapeur, nous
notons la présence additionnel, d’unbloc A, constitué¢ d’une turbine a gaz et le remplacement de
la chaudiére classique par un bloc B, constitué d’une chaudiére de récupération. L’unité de
dessalement constituée, quant a elle, par le bloc « C », pourra fonctionner suivant un procéd¢ de
distillation tel que « MSF » ou suivant un procédé membranaire tel que «OI ». L’analyse thermo-
¢conomique du projet nécessite des connaissances techniques assez précises pour une bonne

évaluation des cots.

Bloc A Bloc B
Chaudlére de
récupératlon
- =~ “ y RN A échappement

Chambre de N\ / . D
combustlon N\ ] V V 'v ¥

L

b

.
/
/
l’"‘*\
compresseur Turblne -@
| a gaz

\ !
N
~
b

TTurbine a _@
vapeur

1

Condenseur

Réchauffeur Sortie

Eau de mer

Figure V-2. Sché ma de principe d’une centrale thermique a cycle combiné avec unité de

dessalement.

79



A titre d’indication, la centrale thermique du Hamma, qui est constituée de deux groupes
de turbines a gaz de puissance unitaire environ 200 MW, TI'énergie récupérée des gaz
d’échappement sortant de la cheminée est d’environ 297 MW/groupe. L’utilisation de chaudiere
de récupération HRSG fournira une puissance électrique supplémentaire d’environ

90 MW/groupe de turbine a vapeur.

Par analogie, la centrale thermique de RAS DJINET, de puissance 176 MW/groupe de
turbine a vapeur; en cycle combiné, elle lui correspond une turbine a gaz d’une puissance
d’environ 350 MW/groupe. Soit un investissement complémentaire d’environ 200 millions de
dollars US/groupe pour une puissance triple de la centrale. Pour ’unité de dessalement utilisant
le procédé MSF avec une alimentation en eau de mer de 25000 m’/h, les calculs du chapitre TV
donnent un débit d’eau dessalée de 3846 m’/h par groupe si I’on utilise ’énergie issue du
gradient thermique entrée-sortie condenseur. Le gain en eau dessalée correspondant est de
271 m’/h, ce qui représente une capacité lEgérement supérieure a la production actuelle par
groupe, d’eau dessalée et traitée de cette centrale. L’ investissement correspondant par groupe est
d’environ 135 millions de dollars US pour le précédé MSF. Pour 'osmose inverse, il est

d’environ 100 millions de dollars US (d’apres la formule 1 de I'annexe 2).

En utilisant la méme méthodologie que celle vue précédemment au paragraphe V-3, on
trouve que le prix de revient du kWh est estimé a 0,0164 $, celui du m® d’eau dessalée par le
procédé MSF a 0,86 § US et celui par le procédé hybride (OI+MSF) a 0,64 $§ US. Le tableau 5

ci- dessous donne la synthése de 'analyse thermo-économique du projet.
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repowering.

Tableau V-9. Analyse thermo- économique de la centrale thermique avant et apres

Caractéristiques de la centrale thermique avant repowering (par groupe)

Puissance aux bornes de alternateur (Mw) 176 Donnee
Débit d eau dessalée (1113.-".]) 500 Donné
Investissement total estime (nullions $ US) 92 Calcule
Prix de revient du m~ d’eau dessalée (sans prise en
charge des frais d'investissement n1 de I"énergie) (3 US) | 0,285 Donne
Prix du m’ d’eau dessalée (avec prise en charge des frais Calculé (sans prise en charge du
d’'investissement et des charges) ($ US) 6,57 | gradient thermique entrée- sortie
condenseur)
Prix de revient du m° d’eau dessalée (avec prise en Calculé (avec prise en charge du
charge des frais d’investissement et des charges) ($ US) 6,08 | gradient thermique entrée- sortie
condensenr)
Prix de revient du m” d’eau dessalée (sans prise en Calculé (sans prise en charge du
charge des frais d’investissement ni de I"énergie) ($ US) | 0.30 | gradient thermique entrée- sortie
condenseur)
Prix de revient du m’ d’eau dessalée (sans prise en Calculé (avec prise en charge du
charge des frais d'investissement ni de 1'énergie) (8 US) | 0,285 | gradient thermique entrée- sortie
condenseur)
Prix de revient du kWh d’électricité (3 US) 0,015 Calcule

Caractéristiques de la centrale thermique aprés repowering (par groupe)

Puissance aux bornes de 1'alternateur (MW) 526 Calcule
e
Débit d’ean dessalée (1113.-".]) 92804 | Calculé
Investissement pour la production d’électricité (millions $ US) 288 Calculé
Investissement pour la production d’eau dessalée par MSF (millions $ US) 139 Calcule
Investissement pour la production d’eau dessalée par (OI+MSF) (nullions § US) 104 Calculé
Prix de revient du m” d’eau dessalée par MSF (5 US) 0.86 Caleula
Prix de revient du m” d’ean dessalée par (MSF+OI) (35 US) 0.64 Calculé
Prix de revient du kWh d'électricité (3 US) 0.0164 | Caleculé
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Les figures 3 et 4 donnent une comparaison récapitulative respectivement des cotits du m® d’eau
et du kwh d’¢lectricit¢ obtenus en utilisant le logiciel DEEP pour les options présentées

précédemment a savorir :

a) Option-1

- Sans utilisation du gradient thermique sortie condenseurs ;

- Avec utilisation du gradient thermique sortie condenseurs.
b) Option-2

- Cycle combiné MSF apres repowering ;

- Cycle combiné MSF-RO apres repowering.

La technologie de repowering et retrofitting permet I’augmentation de la production de
I’électricité de 176 MWh par groupe a 520 MWh par groupe, ainsi que 'augmentation de Ia
production de I’eau dessalée de 500 m’® /j 4 92804 m’/j. cependant, il apparait clairement que le
prix de revient du kWh d’¢lectricité (0.088 $/ kWh) est plus élevé, comparé au prix obtenu pour
I’option-1, sans utilisation du gradient thermique sortie condenseurs et avec utilisation du
gradient thermique sortie condenseurs (0.015 $/ kWh). Ce qui fait un prix de revient
supplémentaire de 0.073 $/ kWh.

Néanmoins, le prix de production du m® d’eau dessalée diminue sensiblement en utilisant
cette technologie. Il est de 1.70 $/m’ pour le procédé cycle combiné CC-MSF et de 1.09 $/m’
pour le procédé cycle combiné hybride CC-MSF-RO. Ce qui donne respectivement, un gain de
479 $/m’ et 5.4 $/m’ comparé a loption sans utilisation du gradient thermique sortie
condenseurs, et respectivement 4.30 $/m’ et 4.91 $/m’ comparé a I'option avec utilisation du
gradient thermique sortie condenseurs et ce en tenant compte du colt supplémentaire du kWh

d’électricité.

L’écart entre les cofits obtenus par calcul et ceux obtenus par simulation avec le logiciel
DEEP-3, réside dans le manque d’informations précises sur les colts réels d’évaluation et
I’hypothese faite sur la consommation en énergie, qui d’apres le fichier interne de la centrale, il
est de 12 kWh/m’. Tandis que les simulations donnent une consommation d’énergie de
65.5 kWh/m® pour le procédé CC-MSF et 56.6 kWh/m® pour le procédé CC-MSF-RO, les

détails des résultats par simulation pour les différentes options sont donnés en annexe 3.
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CONCLUSION

L’utilisation de l'eau de mer a la sortie condenseur a pour effet d’augmenter la
production du condensat, qui représente dans notre cas, un gain en production d’eau d’environ
8%. Pour le cas de la centrale de RAS- DJINET, la production d’eau dessalée pour les besoins de
I'usine est de 500 m’/j par groupe. Annuellement, elle représente une production d’eau dessalée
de : 182500 m?’, le nombre total de groupes étant de quatre. Si on utilise I’énergie due au

gradient thermique entrée- sortie condenseur, cette production sera alors de : 197100 nr.

Sil’onexclue les frais d’investissement et les charges dues a 1’énergie, le prix de revient du
m’ d’eau dessalée sera considérablement réduit, les calculs donnent : 0.30 $/m’. D’aprés les
données de la centrale, il est de 0.285 $/m’ environ. Pour la situation ot ’on utilise Iénergie due
au gradient de température entrée -sortie condenseur, le prix sera alors, d’apres les calculs de :
0.285 $/m’. Ce qui représente un gain de : 0.015 $/m’. Sur une année et pour I’ensemble des
quatre groupes, il représente : 10950 $§ US d’économie. Ce qui a un impact direct sur le prix du

kWh.

Compte tenu que la centrale thermique de RAS DJINET n’est pas de construction récente,
et son exploitation remonte a plusieurs années. Des opérations de «repowering» et de
«retrofitting » peuvent étre envisagées pour cette centrale afin d’augmenter sa production
d’¢lectricité de 176 MWh a 526 MWh par unité. Ainsi, par voie de conséquence sa capacité de
dessalement de 500m’/j & 92804 m’/j par unité.

Les travaux menés sur cet aspect du probléme, ont montré que I’introduction de
I’opération « repowering » et « retrofitting » a une centrale thermique, permet jusqu’a tripler sa
puissance ¢lectrique, en multipliant sa capacité de production d’eau dessalée par un facteur sept
[35]. Dans ce contexte, nous pensons que c’est la voie du repowering de la centrale thermique
qu’il faut emprunter, afin d’améliorer ses performances énergétiques et de production d’eau

dessalée.
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Conclusion générale et recommandation

Les contraintes imposées par les problemes de I’eau en Algérie freinent son
développement. Alors que les ressources en eau se font de plus en plus rares, les besoins ne
cessent d’augmenter. Pour remédier a ce déséquilibre entre l'offre et la demande, le
dessalement d’eau de mer parait comme une solution inévitable. Néanmoins, il faut
connaitre la vraie valeur économique de I’eau, ainsi que les composantes réelles du prix du

m’ d’eau.

Le travail présenté dans le cadre de cette étude est relatif a une étude énergétique et
technico-économique des différents procédés de dessalement d’eau de mer. La rétrospective
sur les différents procédés et la recherche bibliographique sur les technologies de dessalement
nous ont permis de passer au crible I’évolution des différents colts de production, ainsi que
I’appréciation des avantages et les inconvénients de chaque procédés. L’utilisation du logiciel
DEEP-3 (desalination economic evaluation program) développé par ’agence internationale
d’énergie atomique (AIEA) pour I'évaluation économique des procédés de dessalement nous
a permis d’avoir une estimation actualisée des cotits du m® d’eau dessalée produite par les

différentes technologies de dessalement.

La Centrale thermique de production d’énergie électrique de RAS DJINET (2000 m’/j
d’eau dessalée pour les besoins de I'usine) utilise I’eau de mer pour condenser la vapeur d’eau
a basse pression sortant de la turbine. La question principale a laquelle nous avons essayé de
trouver une réponse est relative au profit que I'on pourrait tirer du gradient thermique
récupéré a la sortie du condenseur. Dans le cas contraire, que peut- on envisager comme

solutions ?

Il est bien connu de tous, que la centrale thermique de RAS DJINET n’est pas de
construction récente et son exploitation remonte a plusieurs années. Compte tenu des besoins
de plus en plus croissants en eau et en ¢lectricit¢ de la population, des opérations de
«repowering » et de «retrofitting » peuvent étre envisagées, pour cette centrale et pour
d’autres centrales de durées de vie similaires, afin d’augmenter leurs rendements énergétiques
et par voie de conséquence leurs capacités de dessalement. La solution qui consiste a
améliorer la capacité de dessalement de cette centrale, par le biais de la récupération d’énergie
issue de I’entrée- sortie condenseur, ne représente qu’une singularité comparativement aux

besoins réels du pays, en eau et en €lectricité, dans les années a venir.



Les résultats du denier chapitre comparés aux travaux menés sur cet aspect du probléeme,
ont montré que I’introduction de 'opération « repowering » et « retrofitting » a une centrale
thermique, permet jusqu’a tripler sa puissance électrique, en multipliant sa capacit¢ de
production d’eau dessalée par un facteur sept [35]. Ajouté a ca, un certain nombre

d’avantages de co-implantation qui sont a priori dénombrés, il s’agit :

v' de lexistence d’une d’eau de mer déja traitée disponible en quantit¢é plus que
suffisante qui représente une économie d’amenée et de traitement, éventuellement a
compléter, Les éléments de colts correspondants disponibles dans les archives de la
centrale estiment cet avantage a environ 7 a 8% du coflit total de production par
0Smose Inverse ;

v' de l'existence d’un terrain d’assiette déja disponible dans la proximité immédiate de la
centrale de RAS DJINET ; les économies relatives a la valeur fonciére du terrain, a la
sécurisation du périmétre et aux voies d’acces ;

v’ des économies induites par la synergie des services techniques, d’entretien et des
ressources administratives.

Dans ce contexte, nous pensons que c’est la voie du repowering de la centrale thermique qu’il
faut emprunter, afin d’améliorer ses performances énergétiques et de production d’eau

dessalée.
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Introduction :

Depuis 1989, I’Agence Internationale d’Energie Atomique (AIEA) a exploré les

possibilités du dessalement d’eau de mer a moyenne et grande échelle, et ce en utilisant
I’énergie nucléaire comme source d’énergie.
La nécessité de démontrer la compétitivité économique a grande échelle de I'utilisation de
I’énergie nucléaire par rapport a d’autres énergies alternatives telles que les énergies fossiles
(gaz, gasolil,...) et les énergies renouvelables (solaires, €olienne, ...). L’AIEA a développé le
programme d’évaluation ¢économique du dessalement DEEP (Desalination Economic
Evaluation Program) dont ’objectif est de [37] :

- Permettre une comparaison étape par €tape d’un grand nombre de possibilités de
production d’eau dessalée et/ou d’électricit¢ en se basant sur une base de données
consistante.

- Permettre une identification rapide de I'option la plus compétitive pour produire une
quantité spécifique d’eau potable et/d’électricité pour un site bien spécifique.

- Permettre d’avoir des colits approximatifs de I’eau dessalée et/ou d’¢lectricité selon des
données spécifiques incluant les températures et la salinité....etc.

Le programme DEEP est basé¢ sur une méthodologie hybride, un tableur (feuille de calcul)
Microsoft Excel et Visual Basic (figure 1). Il est congu spécialement pour une évaluation
économique des différents procédés de dessalement d’eau de mer utilisant différentes sources
d’énergies.

La feuille de calcul comprend plusieurs types de modeles d’applications réelles
d’énergie nucléaire, des énergies fossiles et des énergies renouvelables en utilisant un

procédé thermique et/ou membranaire [37] .
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Figure-1. Interface du programme DEEP

1-Considérations d’utilisation du DEEP :

La préparation des données d’entrée (input) du programme est une étape tres
importante et essentielle pour obtenir des résultats (output) significatifs, elles doivent étre
bien précises, significatives et cohérentes. Les variables utilisées par le programme sont soit
des variables imposées par I’utilisateur comme données d’entrée, soit des variables par défaut
présentes dans la base de données non prévues par ’utilisateur et qui peuvent étre changées en
cas de besoin par un utilisateur expérimenté [37].

Le DEEP peut étre utilis¢é pour étudier les performances et les colits d’une gamme de
combinaison possible entre plusieurs sources d’énergie et plusieurs technologies de

dessalement (thermiques ou membranaires).



2-Les suppositions et les données d’entrée pour les calculs avec le DEEP :

En 1998, I’agence internationale d’énergie atomique (AIEA) et [Iinstitue des
technologies de 1’énergie nucléaire de Chine (Institute of Nuclear Energy technolody INET)
ont réalisé une nouvelle étude comparative des colits entre I’énergie nucléaire et les énergies
fossiles couplées a un procédé de dessalement.

Cette étude est basée sur :

- une base de données économique et technique récente,

- Des nouveaux modeles mathématiques (incorporés dans le programme) pour le calcul

et I’estimation des cofts.
Les études réalisées dans cette évaluation économique consistent en une série détaillée de
calcul avec le programme DEEP de trois grandes régions géographiques. Pour chaque région,
ils ont effectué des études pour une énergie issue du nucléaire et une énergie fossile couplée
avec un procédé de dessalement approprié. Pour chaque combinaison deux scénarios
¢économiques ont été¢ considérés (production d’eau ou eau et é€lectricité¢), et une analyse
sensitive a été faite pour permettre une €valuation d’un nombre important de parametres
d’entrée (input). Les calculs ont été faits avec le DEEP pour plusieurs énergies couplées avec
les différents procédés de dessalement [38].
» Résultats de I’étude :

Cette ¢tude a mené a la division du monde en trois régions, rassemblant des pays qui
présentent des conditions économiques et des caractéristiques géographiques plus au moins
similaires (tableau-1), et ce en prenant en considération les caractéristiques de 1’eau de mer.
Le tableau suivant montre les caractéristiques des trois régions incorporées dans le

programme DEEP.

TABLE 3. INPUT DATA ASSUMPTIONS FOR REGIONAL CALCULATIONS

Region Approximate geographic area Seawater conditions Personnel costs
Temp. TDS Management  Labour
'C ppm $/year $/vear

Southern Europe (south of France, south

\n. 2
Region | of Italy, Greece, Spain) 20 38000 160 000 80000
Region 2 North Africa, Red Sea, South East Asia 25 41 000 60 000 30000
Region 3 Arabian Sea 30 45 000 60 000 30000

Tableau-1



3-La troisiéme version trois du DEEP (DEEP-3) :

La version trois est une amélioration des versions précédentes du programme (DEEP-1,
DEEP-2). Il comprend des mises a jour de la base de données et des améliorations des
performances des mod¢eles thermiques et membranaires ainsi que ’incorporation dans le
programme de nouveaux mod¢les de calculs des cofits et des performances des procédés de
dessalement [38].

Ces améliorations peuvent se résumer en ce qui suit :
» Améliorations du modéle thermique :

-Amélioration du modé¢le thermique de la distillation pour le calcul du coefficient de

gain en rendement (Gain Output Ratio GOR)

-Ajout de I’option de la compression thermique de la vapeur (TVC).

» Améliorations du modéle de I’osmose inverse :

- des corrélations validées pour les pressions et la salinité du pérméat qui prennent en

compte la salinité de I’eau de mer, les températures et I’encrassement.

- des nouvelles corrélations pour I’estimation du coefficient de récupération d’énergie.

» Améliorations du modele d’hybridation :
- re-catégorisation des sources d’énergie pour suivre les avancées technologies du
dessalement et les applications courantes en matiere de dessalement.

- des schémas d’hybridation ainsi que I’enrichissement des sources d’énergies en

incluant les énergies renouvelables.
4-Organigramme général du DEEP-3 :

L’organigramme suivant montre la succession des opérations effectuées par le

programme DEEP pour étudier un procédé de dessalement donné [38].



Données d’entrées

Analyse des procédés

Thermiques/osmose inverse

A 4

Analyse des colts

Thermiques/osmose

Résultats

Organigramme-1 : schéma général du DEEP-3

5-Organigramme pour le modéle thermique :
L’organigramme suivant montre la succession des opérations effectuées par le

programme DEEP pour un procédé thermique [38].

Calcul du GOR

Calcul des écoulements et de

I’énergie des pompes

A 4

Travail de pompage

perdu

Organigramme-2 : schéma général pour le modéle thermique



Calcul du GOR :
Dans le programme DEEP-3 T'utilisateur a le chois de spécifier le GOR comme un
parametre de dimensionnement ou laisser le programme lui calculer une estimation.

Pour le procédé MSF le GOR est calculé comme suit :

GOR =y / ¢ / (dTpn +dThpe)* (1 - exp( ~Cym * dTao / Am)

Pour le procédé MED le GOR est calculé comme suit :

GOR = Ay / (M * dTae / dTgo + cn * (dTpn + dThpe ) )
Ou:
An : Chaleur latente de la vapeur d’eau surchauffée en kl/kg
Am: la moyenne de la Chaleur latente de la vapeur d’eau surchauffée dans
chaque étage du procédé MSF en klJ/kg

Tmb : température maximale des saumures en °C

Tw : la température de 1’eau de mer en °C

DTy : la différence de température entre 1’eau de mer et les saumures dans le

dernier étage en °C

ch - la capacité calorifique spécifique de I’eau de mer dans le chauffe-eau en
kJ/kg/K

cvm . la moyenne de la capacité calorifique spécifique de I’eau de mer pour le procédé MSF en

kJ/kg/K

dT,, : différence des gamme de température en °C

dT,e : la moyenne de chute de température par effet en °C

dTyh : le gain en température de mer dans le chauffe-eau pour le MSF en °C

dtype : point d’ébullition de ’eau de mer en °C

dTpn @ le gain de température dans le préchauffeur en °C

dans le cas de la combinaison du procédé de compression thermique de la vapeur TVC avec le

procédé MSF ou MED, le GOR est calculé comme suit :



GORgy = GOR(1+R)

Ou Ryyc est le rapport entre le débit de la vapeur générée (Where Rtvc is defined as the ratio

of entrained vapour flow to motive steam flow, an input design parameter.)

6-Organigramme pour le modéle d’osmose inverse :

L’organigramme suivant montre la succession des opérations effectuées par le

programme DEEP pour un procédé d’osmose inverse [38].

Estimation du coefficient de
récupération d’énergie

Estimation du débit et de

la qualité de ’eau produite

A 4

Estimation des pressions

et du débit d’alimentation

Energie requise pour les
pompes

Organigramme-3 : schéma général pour le modéle d’osmose inverse

Le coefficient du systéme de récupération d’énergie peut étre spécifié par I’utilisateur comme

un parametre de dimensionnement, ou laisser le programme le calculer comme suit :
R= 1 - CNS . Sf

Ou:

St : la salinité de I’eau de mer en ppm



Cns : une constante qui vaut 1.15 exp(-3/Pmax). €t Pmax est la pression maximale en bars que

les membranes peuvent supporter

8-Mode¢le pour le procédé hybride :

La méthode hybride se réfere a Iutilisation d’une configuration combinée. Cette
configuration est congue spécialement pour améliorer la productivité et la qualité de I’eau.
Les calculs pour un modéle hybride dans le programme DEEP se font par la combinaison des

modeles des procédés thermique et de I’osmose inverse cités ci-dessus [38].

9-Modzéle pour le calcul des coiits :
- Les calculs des cofits dans le programme DEEP se font soit pour la production d’eau
seule, soit pour la production d’eau et d’¢lectricité.
- Les cofits d’énergie, des opérations de maintenances et autre colits sont pris en
considération dans le programme.
- La capacité de production (petite, moyenne ou grande échelle) est prise en compte, elle

doit étre spécifiée par I'utilisateur






Le tableau 1 donne les cofits d’investissement, d’énergie et de produits chimiques (additifs)
pour des procédés de dessalement de différentes capacités. Il est a souligner que pour le cas
d’une installation de capacité de production de 8.4 millions gpd (gallon per day) d’eau
dessalée, I’investissement total est de 533000008 pour I’osmose inverse (RO) et de
72600000$ pour le procédé MFS, soit une différence de 193000008. Le cotit de 1’énergie est
le double (0.02 cent/g/day pour RO et 0.04 cent/g/day pour MSF). Pour le cotit des produits
chimiques, par contre, c’est plutot I'inverse (0.125 cent/g/day pour RO et 0.078 cent/g/day
pour MSF).

Connaissant la capacité de production d’une station de dessalement, A, donnée ainsi que son
colit d’investissement (capital cost) ; le colit d’investissement d’une autre station, B, de méme
nature, peut se déduire moyennant la connaissance de sa capacité de production et par

utilisantion de la formule donnée ci- dessous [36]:

0.7
capacité de B
Cott de « B »= x Colt de « A » (1)
capacité de A




Tableau 1. Colits d’investissement, d’énergie et de produits chimiques
pour des procédés de dessalement de différentes capacités [36].

Total Annual
. Capital [Unit Cnlzust off Energy |Unit Cost ofjUnit Cqst oflzotal Unit
Capacity Cost Capital Cost Energy | Chemicals |Cost
|Process
million gpdl _ $/yr__|cent/g/day] Cost, §/yr |cent/g/day|cent/g/day|cent/g/day|

0 0.3 924,000 0.048 1,710,000 0.018 0.042 0.107
0 8.4 53,300,000 0.086 6,261,000 0.002 0.125 0.213
0 10.0 49,700,000 0.068 4,300,000 0.001 0.027 0.096
0 25.0 98,000,000 0.054 5475000 0.001 0.020 0.074
VC 0.3 894,000 0.046 152,000 0.002 0.008 0.056
VC 0.3 1,586,000 0.069 140,000 0.001 0.008 0.078
Ve 5.3 56,000,000 | 0.145 2,690,000 0.001 0.019 0.166
SF 8.4 72,600,000 0.118 11,539,000 0.004 0.078 0.200
SE 10.0 60,500,000 0.083 4,300,000 0.001 0.009 0.093
SE 12.0 76,817,000 0.088 12,453,000 0.003 0.022 0.112
EE 6.0 35,050,000 0.080 3,719,000 0.002 0.023 0.105
EE 8.4 67,200,000 0.109 12,058,000 0.004 0.078 0.191
EE 10.0 70,400,000 0.097 1,000,000 0.000 0.009 0.106

6.0 34,650,000 0.079 5,658,000 0.003 0.022 0.104
EE- TVC
EE-VS 90.0 187,100,000( 0.028 13,650,000 0.000 0.015 0.044
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N/A

N
N

15,3
49,9

31

9,6

79
37122
74 243
44,87
37122
76 000

64,25

0,008
0,075
0,006
N/A

0,088

Water Plant Data

Type
MW Required capacity
MW Hybrid Dist. Capacity
$/kW  Dist. Construction Cost
$/BOE  Maximum Brine Temp.
$/kWh  Heating Steam Temp.
% Dist. Feed Temp.
Seawater Feed Salinity
Hybrid RO Capacity
RO Construction Cost

RO Recovery Ratio
RO Energy Recovery
Fraction

RO Design Flux
RO Feed Temp.
Performance Results

MW Power-to-Heat Ratio
%

RO Performance

Recovery Ratio
°C Permeate Flow
m’/d Feed Flow
m’/d Feed Pressure
kg/s  Product Quality
m’/d Brine Flow
ppm Brine Saliniy
kWh/
m’ Specific Power Consumption
Cost Results

Specific Water Costs

$/kWh Fixed charge

$/kWh Heat cost

$ /kWh Plant electricity cost

$ /kWh Purchased electricity

$/kWh  O&M cost

$ /kWh Water production cost
Water transport cost
Total Specific Water Cost

Case

MSF-
RO

92 804
37122
1 000
110,0
0,0
21
38000,0
55 682
900
0,00

0,95
13,6
21,0

5,0

0,37
55 682
151 861

66,1

220
96 179
60 000

3,44

0,313
0,316
0,285
0,015
0,161
1,090
0,000
1,090

MSF-RO aprés
repowering

m’/d
m’/d

$ / (m*/d)
°C

°C

°C

ppm
m’/d
m’/d

1/ (m* hour)
°C

MWe/MWt

m’/d
m’/d
bar

ppm
m’/d
ppm

kWh / m®

$/m’
$/m’
$/m’
$/m’
$/m’
$/m’

$/m’

$/m’



Comparative Summary of Performance and Cost Results

Project My Site My Site
Case SANS GRADIENT AVEC GRADIENT
THERMIQUE THERMIQUE
Power Plant Data
Type FH FH
Ref. Thermal Power 200 200
Ref. Net Electric
Power 0 0
Construction Cost 50 50
Fuel Cost N/A N/A
Purchased Electricity
Cost 0,06 0,06
Interest Rate 5 5
Water Plant Data
Type MSF MSF
Required capacity 3575 3 804
Dist. Capacity N/A N/A
Dist. Construction
Cost 1 000 1 000
Maximum Brine
Temp. 115,0 115,0
Heating Steam Temp. 0,0 0,0
Seawater Feed
Salinity 38 000 38 000
Seawater Feed Temp. 30,0 30,0
RO Capacity N/A N/A
RO Construction
Cost N/A N/A
RO Design Flux N/A N/A
Lost Electricity
Production 0,0 0,0
Power-to-Heat Ratio 0,0 0,0
Plant Thermal
Utilization 90,0 90,0
Distillation Performance
# of Effects/Stages 36,00 33,00
GOR 10,82 10,06
Temperature Range 92,00 84,00
Distillate Flow 76 388,39 71 059,93
Feed Flow 152 776,77 142 119,86
Steam Flow 81,73 81,73
Brine Flow 76 388,39 71 059,93
Brine salinity 76 000,00 76 000,00
Specific Heat
Consumption 56,55 60,79
RO Performance
Recovery Ratio N/A N/A
Permeate Flow N/A N/A
Feed Flow N/A N/A
Feed Pressure N/A N/A
Product Quality N/A N/A
Brine Flow N/A N/A
Brine Saliniy N/A N/A
Specific Power
Consumption N/A N/A

Main Input Parameters

CAP DJINET

CC+MSF APRES

REPOWERING

CC
1200

600
700

N/A

0,06
5

MSF
92 804
N/A

1 000

115,0
0,0

38 000
30,0
N/A

N/A
N/A

Performance Results

38,3
2,3

65,2

33,00
10,06
84,00
92 804,00
185 608,00
106,74
92 804,00
76 000,00

60,79

N/A
N/A
N/A
N/A
N/A
N/A
N/A

N/A

CAP DJINET
CC+MSF-RO APRES
REPOWERING

CC
1200

600
700

N/A

0,06
5

MSF-RO
92 804
37122

1 000

110,0
0,0

38 000
30,0
55 682

900
13,6

15,3
5,8

56,6

31,00
9,57
79,00
37 121,60
74 243,20
44,87
37 121,60
76 000,00

64,25

0,37
55 682
151 861
66,1
220
96 179
60 000

3,44

MW

MW
$/kW
$/MWh
($/t;$/BOE)

$/kWh
%

m’/d
m’/d

$/ (m*/d)

°C
°C

ppm
°C
m’/d

m’/d
1/ (m* hour)

MW
MWe/MWt

%

°C
m’/d
m’/d
kg/s
m’/d
ppm

kWh / m®

m?/d
m’/d
bar

ppm
m’/d
ppm

kWh / m’®



Specific Power Costs
Fixed charge

Fuel cost

O&M cost
Decommissioning
cost

Total Carbon Tax
Levelized Electricity
Cost

Specific Water Costs
Fixed charge

Heat cost

Plant electricity cost
Purchased electricity
O&M cost

Water production
cost

Water transport cost
Total Water Cost

N/A
N/A
N/A

N/A
0,025

N/A

0,374
5,133
0,000
0,000
0,137

5,644
0,000
5,644

Cost Results

N/A
N/A
N/A

N/A
0,015

N/A

0,374
4,635
0,000
0,000
0,140

5,149
0,000
5,149

0,008
0,075
0,006

N/A
0,000

0,088

0,374
0,875
0,319
0,000
0,133

1,701
0,000
1,701

0,008
0,075
0,006

N/A
0,000

0,088

0,313
0,316
0,285
0,015
0,161

1,090
0,000
1,090

$/kWh
$/kWh
$/kWh

$/kWh
$/kWh

$/kWh

$/m
$/m
$/m
$/m
$/m

W W W W W

$/m’
$/m’
$/m’



