A Al A ) Bl Ay i) ) Ay gl
République Algérienne Démocratique et Populaire

y sl & sy 1 2l M)

Ministére de I’Enseignement Supérieur et de la Recherche Scientifique

Sl G g Adluall 3gaa

Institut de Maintenance et de Sécurité Industrielle

Département De Sécurité Industrielle et Environnement

MEMOIRE

Pour I'obtention du diplédme de Master

Filiere : Hygiene et Sécurité Industrielle

Spécialité : Sécurité industrielle et environnement

Théme

La gestion du risque d’explosion lié aux fuites

d’hydrocarbures (pétrole, condensats et GNL)

sur un site industriel (Sonatrach): application
\_ de la méthode HAZOP et ADD.

Présenté et soutenu publiquement par:

IDRISSI Moulay Med Ali & Hadjar Mohammed Youcef

Devant le jury composé de :

Nom et Prénom Etablissement Qualité
MOULESSEHOULA Université d'Oran 2 . .
président
NEHAL N Université d'Oran 2

Examinateur

AOUIMER YAMINA Université d'Oran 2
encadrante

Année 2025/2026




Remerciements

Nous tenons tout d’abord a remercier Dieu nous a donné la force et la patience

d’accomplir ce Modeste travail.

Nous adressons a notre encadrante Mme Aouimer Yamina, nos plus sinceres
remerciements pour son aide précieuse, sa patience et ses encouragements tout au
long de ce travail. Nous la remercions pour les qualités scientifiques et pédagogiques
dont elle a fait preuve dans son encadrement, ainsi que pour sa grande disponibilité.
Qu'elle trouve a travers ces lignes I'expression de notre profonde gratitude et de notre
sincere respect. Nous lui souhaitons une brillante carriére et un épanouissement bien
mérité.

Nous tenons également a remercier vivement les membres du jury pour avoir accepté

d'évaluer ce mémoire et pour le temps qu'ils ont bien voulu lui consacrer.

Nous adressons aussi nos sinceres remerciements a I'ensemble des enseignants du
département d'Hygiene et Sécurité Industrielle pour leurs précieux conseils et leurs

orientations tout au long de notre formation.

Nous remercions chaleureusement I'ensemble du personnel de SONATRACH pour leur
accueil bienveillant et leur hospitalité tout au long de notre stage. Nous adressons une
reconnaissance toute particuliere a M.Ildrissi Moulay Idris, Chef de Service Comptabilité
Financiére, pour ses efforts, sa générosité et son aide précieuse qui ont rendu la

réalisation de ce stage possible.

Enfin, nos remerciements sont adressés a toutes les personnes ayant contribué, de pres

ou de loin, a la réalisation de ce travail.



Dedicaces

Je tiens a dédier ce modeste travail :

A mes chers parents, pour tous leurs sacrifices silencieux, leur amour sans condition et
leurs prieres qui m'ont accompagnée chaque jour. Vous avez cru en moi méme quand je
doutais de moi-méme. Je vous dédie ce travail en témoignage de mon amour et de ma
reconnaissance éternelle.

A ma chére grand-meére Aicha, que Dieu la garde et la protége, cette femme
exceptionnelle qui m'a élevée et qui était pour moi bien plus qu'une grand-meére elle
était ma deuxieme mere. Ses sacrifices, sa sagesse et son amour ont faconné la
personne que je suis aujourd’hui.

A la mémoire de mon cher grand-pére ALl , Allah Yerhamou, que Dieu I'accueille en Sa
sainte miséricorde.

A ma chére grand-meére Fatima, que Dieu la garde et la protége, pour sa présence, sa
douceur et ses précieux conseils qui m'ont toujours accompagné.

A mes chers fréres Abdou, Ibrahim, Ahmed et Abdelkader, pour leur amour et leur

soutien.

A mes chers oncles Dadi, Ibrahim, Hmida et Abdelkader, pour leur présence, leur

soutien et leur bienveillance tout au long de mon parcours.

A mon binéme Hadjar Med Youcef... Je te remercie du fond du cceur pour ton soutien
inconditionnel, ta patience et ton sérieux tout au long de ce projet. Notre collaboration
a été bien plus qu'un simple travail académique, elle a été une véritable expérience

humaine.

IDRISSI
MOULAY MED
ALI



Dedicaces

Au nom d’Allah, le Tout Miséricordieux, le Trés Miséricordieux.

Je dédie ce modeste travail, avant tout, a Allah, qui m’a accordé la force, la patience et
la réussite nécessaires pour mener a bien ce parcours.

A mes trés chers Parents, les étres les plus précieux a mon cceur, dont 'amour, les
sacrifices et le dévouement ont éclairé chacun de mes pas. Vous avez toujours cru en
moi, méme dans les moments ou le doute s’installait. Vous avez été mon refuge dans

les épreuves, ma force dans les moments difficiles et la source de chacune de mes

réussites. Aucun hommage ne saurait étre a la hauteur de tout ce que vous avez
accompli pour moi. Que ce travail soit le témoignage de mon amour infini, de mon
profond respect et de mon éternelle reconnaissance envers vous. Que Dieu vous
accorde santé, bonheur et une longue vie remplie de sérénité.

A mes chers fréres, Hichem, Yacine et Walid, qui ont toujours été présents a mes cotés
par leur affection, leur soutien et leurs encouragements. Votre confiance en moi a été
une source inestimable de motivation. Je vous exprime toute ma gratitude et vous
souhaite un avenir radieux, a la hauteur de vos ambitions.

A mes précieux Amis, compagnons de route et témoins de nombreuses étapes de ce
parcours, pour leur amitié sincere, leur soutien indéfectible et tous les moments de
partage qui ont rendu cette aventure humaine et académique plus belle et plus
enrichissante. Votre présence restera a jamais gravée dans ma mémoire.

A mon estimé bindme, Idrissi Moulay Med Ali, avec qui j’ai partagé cette expérience
scientifique et humaine. Je tiens a lui adresser mes sinceres remerciements pour son
sérieux, son implication, sa patience, son sens des responsabilités et son esprit de
collaboration. Ce travail représente le fruit d’un effort commun fondé sur le respect, la
confiance et la volonté de réussir.

HADJAR MED

YOUSSOUF




Résumé

Ce travail porte sur I’évaluation et la gestion du risque d’explosion lié aux fuites d’hydrocarbures (pétrole,
condensats et gaz naturel liquéfié) sur un site industriel de Sonatrach a In Amenas. Il explore les scénarios de
fuites et leurs origines : équipements sous pression, canalisations, stockage, etc. Il analyse aussi les facteurs
susceptibles de provoquer une explosion. Ce mémoire vise a renforcer la sécurité des installations. Pour ce
faire, nous développons des protocoles de gestion des risques. Nous proposons également des mesures de
prévention et de mitigation. L'objectif est de protéger le personnel, I'environnement et les actifs de
I’entreprise. Nous visons en méme temps une exploitation plus slire et plus durable.

Notre étude commence par une description des installations industrielles du site d’In Amenas. Nous
présentons également les substances manipulées : le pétrole, les condensats et le GNL (gaz naturel liquéfié).
Nous identifions ensuite les risques majeurs liés aux fuites d’hydrocarbures : inflammation, déflagration et
explosion. Nous abordons également les dispositifs de détection et de sécurité existants. Enfin, nous
présentons les méthodes d’évaluation de ces risques. Nous appliquons I'analyse HAZOP (Hazard and
Operability Study, étude des risques et de la sireté de fonctionnement) et la méthode de I'arbre des
défaillances (ADD, représentation graphique des causes d’une défaillance) pour modéliser les scénarios

d’explosion.

Mots-clés : risque d’explosion, fuites d’hydrocarbures, pétrole, condensats, GNL, HAZOP, ADD, Sonatrach, In

Amenas.

Abstract

This work focuses on assessing and managing explosion risk from hydrocarbon leaks (oil, condensates, and
Liquefied Natural Gas (LNG)) at a Sonatrach industrial site in In Amenas. It examines potential leak scenarios
and their origins. These may include pressurized equipment, pipelines, and storage. The analysis also reviews
factors that could lead to an explosion. The main objective of this dissertation is to enhance facility safety. This
is done by developing risk management protocols. We also propose prevention and mitigation measures.
These approaches aim to protect personnel, the environment, and company assets. The goal is to ensure safer
and more sustainable operations. Our study begins with a description of the industrial facilities at In Amenas
and the substances handled, such as oil, condensates, and LNG. We then identify the major risks posed by
hydrocarbon leaks. These risks include ignition (the process of catching fire), deflagration (rapid combustion

that propagates via heat transfer), and explosion (a sudden, violent release of energy).



We address existing detection and safety devices. Finally, we present risk assessment methods. We provide a
practical application of HAZOP (Hazard and Operability Study) and Fault Tree Analysis (FTA) to model explosion
scenarios. Technical application of HAZOP (Hazard and Operability Study) analysis and Fault Tree Analysis (FTA)

for modeling explosion scenarios.
Keywords: explosion risk, hydrocarbon leaks, oil, condensates, LNG, HAZOP, FTA,

Sonatrach, In Amenas.
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INTODUTION GENERALE

INTODUTION GENERALE

Le monde industriel accorde une attention croissante a la maitrise des risques pour les personnes, les
équipements et I’'environnement. Des efforts importants sont déployés pour gérer et réduire les risques afin

de prévenir les accidents.

Le secteur des hydrocarbures, en particulier le stockage et le transfert des produits, est un domaine a haut
risque. Les dangers propres a chaque produit (pétrole brut, condensats, GNL) augmentent lors des opérations

de réception, d’exploitation, de stockage et d’expédition.

Actuellement, le risque majeur pour les installations pétrolieres, compte tenu de leur activité, est I'incendie
et/ou I'explosion, comme le confirment les études de danger. Par ailleurs, I'accidentologie montre que les
sinistres survenus dans les zones de stockage d’hydrocarbures générent des phénomenes majeurs sur les sites

industriels.

L’exploitation d’un site de stockage et de pompage, comme la station Ohanet de Sonatrach (région de
transport d’In Amenas), représente un investissement important. Elle nécessite des compétences techniques
pointues pour garantir la sécurité du confinement des hydrocarbures. Une perte de confinement non
maitrisée, associée a une source d’inflammation, peut entrainer une explosion. Les explosions dues aux fuites

de condensats ou de pétrole brut constituent I'un de ces problémes majeurs.

En Algérie, la loi n° 04-20 du 25 décembre 2004 relative a la prévention des risques majeurs et a la gestion des
catastrophes dans le cadre du développement durable vise a établir des régles de prévention. Elle renforce la

prévention des accidents impliquant des substances dangereuses en imposant a I’exploitant la mise en ceuvre
d’un systeme de contréle et de gestion des risques, ainsi que d’une organisation adaptée aux dangers des

installations.

Pour atteindre ces objectifs, divers outils et méthodes d’analyse des risques ont été mis en place afin
d’identifier et de gérer les risques industriels. L'une de ces méthodes qualitatives est la méthode HAZOP
(Hazard and Operability Study), qui identifie les dangers a partir des déviations des paramétres de procédé

(pression, température, débit, niveau, etc.), ainsi que I'arbre de défaillances (ADD).

Problématique

A travers ce travail, nous cherchons a répondre aux questions suivantes :

4 Comment évaluer le risque d’explosion, di a une fuite d’hydrocarbures (pétrole, condensats, GNL) sur

un site industriel de Sonatrach, en utilisant les méthodes d’analyse des risques HAZOP et ADD ?
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v Qu'’est-ce qu’un risque d’explosion lié a une perte de confinement sur une installation de stockage ou de
transfert ?
4 Quelles sont les barriéres de sécurité (détection, confinement, extinction, etc) permettant d’éviter une

explosion ?

4 Comment appliquer concréetement les méthodes HAZOP et ADD au risque d’explosion résultant d’'une

fuite non maitrisée d’hydrocarbures ?

Hypothéses

. Il existe une seule méthode d’analyse du risque d’explosion lié aux fuites
D’hydrocarbures.

. Il existe plusieurs méthodes d’analyse du risque complémentaires du risque

D’explosion (HAZOP, ADD, nceud papillon, AMDEC, etc.).

Objectif de la recherche

L’Objectif de ce mémoire est de réaliser une analyse du risque d’explosion lié aux fuites d’hydrocarbures
(pétrole brut et condensats) sur le site de la station Ohanet de Sonatrach (région de transport d’'In Amenas),
par I'application combinée des méthodes d’analyse des risques HAZOP et d’arbre de défaillances (ADD). Afin
d’examiner nos compétences sur le terrain dans I'application de ces méthodes d’évaluation, nous cherchons a
proposer des mesures de prévention du risque d’explosion pour les équipements critiques du site, notamment

les bacs de stockage de condensat a toit flottant.

Méthodologie de la recherche

La méthodologie proposée dans ce mémoire est a la fois documentaire et pratique. Ce travail vise a présenter
une vue de I'évaluation du risque d’explosion par la méthode HAZOP et par |'arbre de défaillances, tant en
théorie qu’en pratique sur une installation réelle. Dans la partie pratique, nous avons retenu la station de
pompage et de stockage d’Ohanet, exploitée par Sonatrach, comme cas d’étude. L'analyse a porté sur le bac
de condensat 6101 E (35 000 m3), en identifiant les déviations des parametres (pression, niveau, température,

confinement) et en modélisant les causes d’explosion a |'aide d’un arbre de défaillances.
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Raisons du choix du theme

Nous avons choisi ce theme parce que I'ampleur des accidents industriels majeurs liés aux explosions

d’hydrocarbures est trés grave pour I'environnement (faune, flore, sols) et pour I’économie.

En utilisant I'approche HAZOP, qui examine les déviations des parametres (pression, température, débit,
niveau, confinement), et en identifiant les causes et conséquences de ces déviations en présence des barriéres
de sécurité existantes (détecteurs de niveau, cuvettes de rétention, réseau incendie, systéme mousse), puis en
utilisant I'approche de I'arbre de défaillances pour modéliser la défaillance des barriéres de sécurité (absence

de détecteurs gaz, défaut d’étanchéité du toit flottant, absence de paratonnerre),

Des recommandations et des solutions sont proposées pour éviter le risque indésirable étudié : I'explosion due

a une fuite d’hydrocarbures (condensat) survenue a la station Ohanet de Sonatrach.

Plan de travail

Notre travail débute par une autre introduction générale a notre théme suivi de quatre chapitres répartis

comme suit :

. Le premier chapitre est consacré a la présentation des hydrocarbures, de leurs caractéristiques physico-
chimiques, des mécanismes de fuite et des phénomenes d'explosion qui peuvent en résulter, avec un
retour d'expérience sur les accidents majeurs.

. Le deuxieme chapitre expose le cadre théorique de la gestion des risques industriels : définitions,
notions de danger et de risque, méthodes d'analyse, barrieres de sécurité et réglementation applicable.

. Le troisieme chapitre présente en détail les deux méthodes retenues, HAZOP et ADD, ainsi que leur
historique, leurs principes, leur terminologie et leur complémentarité.

. Le quatrieme chapitre constitue le coeur de I'application pratique :

Présentation du site SONATRACH RTI, description des installations étudiées, puis application structurée

de la HAZOP et de I'ADD, suivie de recommandations concrétes.

Ce travail se conclut par une synthese générale et des perspectives d'amélioration pour la sécurité du site

étudié.
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CHAPITRE 1: GENERALITES SUR LES HYDROCARBURES LES FUITES ET LES RISQUE D’EXPLOSION

Introduction

Les installations pétrolieres et gazieres manipulent au quotidien des volumes considérables de substances
hautement inflammables et explosives. Comprendre leurs propriétés physico-chimiques, les mécanismes par
lesquels elles peuvent s'échapper de leur confinement, et les phénomenes dangereux susceptibles d'en
résulter constitue le fondement de toute démarche de gestion des risques [2]. Ce premier chapitre établit ce
cadre de connaissances, indispensable a la compréhension des analyses développées dans les chapitres

suivants.

1.1 Les hydrocarbures et leurs caractéristiques

1.1.1 Définition et classification des hydrocarbures

Les hydrocarbures sont des composés organiques constitués exclusivement d'atomes de carbone et
d'hydrogene. lls constituent la fraction essentielle du pétrole brut et du gaz naturel, et sont a la base de

I'ensemble des produits pétroliers commerciaux [1][3]. On distingue principalement :

. Les hydrocarbures saturés (alcanes) : méthane (CH,), éthane, propane, butane, pentane et leurs
homologues supérieurs. lls constituent I'essentiel du gaz naturel et une part
Importante des essences.

. Les hydrocarbures insaturés (alcénes, alcynes) : présents en proportion plus faible dans le pétrole brut,
mais importants dans les procédés de raffinage.

. Les hydrocarbures aromatiques : benzene, toluéne, xylene (BTX), souvent présents dans les essences et
les condensats.

. Les hydrocarbures cycliques (naphténes) : cyclopentane, cyclohexane, fréquents dans certains bruts

algériens.

Dans le contexte qui nous intéresse, sur le site RTI de SONATRACH, plusieurs familles de produits sont

particulierement importantes : le pétrole brut, les condensats, le gaz naturel et le GPL (gaz de pétrole liquéfié)
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CLASSIFICATION GENERALE DES HYDROCARBURES

é ‘ HYDROCARBURES

1. SATURES 2. INSATURES ‘ - e 4. CYCLIQUES
(ALCANES) (ALCENES/ALCYNES) | S gl RS (NAPHTENES)

1
H—C——C——C—H Ye=¢" _e=¢"
o4
H H H / X
Liaisons simples C-C Liaisons doubles C-C Cycle aromatique Cycles saturés
(chaines linéaires, ramifiées ou triples C=C (ex. : benzéne) (ex. : cyclohexane)
ou cycliques) (chaines linéaires) A =
N — /

PRODUITS ETUDIES SUR LE SITE SONATRACH
@ PETROLE BRUT CONDENSATS GAZ NATUREL LIQUEFIE
(mélange complexe) (NGL volatils) (CH, a-162 °C)

Figure 1- Classification générale des hydrocarbures et des produits étudiés sur le site de la RTI de
SONATRACH -

\

1.1.2 Pétrole brut

1.1.2.1 Définition et composition

Le pétrole brut est un mélange complexe d'hydrocarbures liquides, dont la composition varie selon les
gisements [4]. Les bruts sahariens exploités par SONATRACH, notamment ceux en provenance des champs
d'Edjeleh, Zerzaitine et Tighentorine, sont généralement de bonne qualité, avec une densité API relativement
élevée (de légere a intermédiaire) et une faible teneur en soufre [5].

La composition typique d'un pétrole brut Iéger comprend [6] :

. Des alcanes (paraffines) : 30 a 50 %

. Des naphténes (cycloalcanes) : 25 a 40 %

. Des aromatiques : 10a 20 %

. Des composés soufrés, azotés et métalliques : traces a quelques pour cent
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1.1.2.2 Propriétés physico-chimiques

Les propriétés physico-chimiques du pétrole brut présentent un intérét capital pour I'évaluation des risques

[7]:

Propriété

Valeur typique (brut léger)

Densité

0,78 a 0,88 kg/L

Point d'éclair

20 a 70 °C (selon composition)

Viscosité dynamique

23100 mPa's

Point d'ébullition

30 a 400 °C (mélange)

Pression de vapeur (Reid)

352100 kPa

Limite inférieure d'explosivité (LIE)

= 1,4 % vol. (vapeurs d'essence)

Limite supérieure d'explosivité (LSE)

= 7,6 % vol.

Tableau 1 - Propriétés physico-chimiques typiques d'un pétrole brut Iéger - (Sources) [7][8].
1.1.2.3 Points d'éclair et d'auto-inflammation

Le point d'éclair est la température minimale a laquelle les vapeurs d'un liquide inflammable forment, avec
I'air, un mélange susceptible de s'enflammer momentanément en présence d'une source d’allumage [7]. Pour
le pétrole brut Iéger, ce point se situe généralement entre 20 et 70 °C, ce qui signifie qu'a la température
ambiante saharienne (40-50 °C en été), les vapeurs au-dessus des bacs de stockage peuvent étre facilement

inflammables [8].

La température d'auto-inflammation est la température a partir de laquelle un mélange carburant/air
s'embrase spontanément, sans apport d'énergie extérieure [7]. Pour les hydrocarbures pétroliers, cette

température se situe généralement entre 250 et 400 °C. [8].

1.1.3 Condensats (liquides de gaz naturel)

1.1.3.1 Définition et composition

Les condensats, également appelés liquides de gaz naturel (NGL, pour Natural Gas Liquids), sont des
hydrocarbures présents a |'état gazeux dans le réservoir souterrain, qui se condensent en phase liquide a la
surface lors de la séparation. Ils sont intermédiaires entre le gaz naturel et le pétrole brut [9].

Leur composition est dominée par des hydrocarbures légers : pentane (Cs), hexane (Cs), heptane (C5), ainsi que

des fractions légeres (propane Cs et butane C4), ce qui les rend particulierement volatils [10]. Sur le site RTI, les



CHAPITRE 1: GENERALITES SUR LES HYDROCARBURES LES FUITES ET LES RISQUE D’EXPLOSION

condensats proviennent principalement des champs de la région. lls sont stockés dans des bacs a toit flottant a

la station d’Ohanet, I'une des stations de stockage de condensats.

Garde-corps périphérique Prise d’atmosphére
Escalier hélicoidal \ - - Jauges auxiliaires
Passerelle diamétral e Ay Y Visiére d'extraction
Passerelle de jaugeag / S < T ‘ Structure du toit
Jaugeur asservi SN Trou d’homme évent de toit

Piquage disponible sur toit Piquage pour anti-rotatif

Vérticale de prise de référence ——————+ 7 - —~= Event libre
Plaque d'identification de jaugeags 7 Circuit d"arrosage
Télé-jaugeur ‘ Echelle & crinoline
Sonde de température f g Circuit de mousse
Passerelle de liaison Vidange automatique
Réglette de niveau " Ensemble anti-rotatif
Supports sur robe - o = Cone de jaugeage central
Event sur robe e [nsert sur robe
Alarme de niveau t———— Trou d’homme d'écran
Ecran flottant chauffant . [ Tresse anti-statique
Radiateur externe / Déflecteur - Barrage & mousse
Puits de tranquilisation : > Joint secondaire
Passage des tubes = > - Joint primaire
Butoirs de centrag : | S Pot de purge
Pieds de I'écran 1 Structure de la robe
Clapet de sortie Diffuseur interne
Dispositif de décompression - = Vannes
Piétement de sortie Piquage de retour URV
Piquage disponible sur robe = Piétement de purge

Jaugeur mécanique fi Mise i la terre

Aspiration flottante - Piétement d’entrée
Puits thermométrique Joints sur piétements

Trou d’homme de robe Fond / Marginale

Figure 2 - Coupe transversale d’un bac a toit flottant : composants et équipements de sécurité -

(Source: documentation technique).



CHAPITRE 1: GENERALITES SUR LES HYDROCARBURES LES FUITES ET LES RISQUE D’EXPLOSION

1.1.3.2 Propriétés physico-chimiques

Propriété Valeur typique (condensats)
Densité 0,60 a 0,75 kg/L
Point d'éclair -40a0°C
Pression de vapeur saturante 50a 200 kPaa20°C
LIE 1,0a 1,5 % vol.
LES 7,52 9,0 % vol.

Tableau 2 - Propriétés physico-chimiques des condensats - [10]
1.1.3.3 Caractére volatil et inflammabilité

Le point d'éclair trés bas des condensats (-40 a 0 °C) constitue leur caractéristique de danger la plus
importante. Cela signifie que méme par temps froid, leurs vapeurs sont suffisamment concentrées au-
dessus du liquide pour former un mélange explosif avec I'air. En conditions sahariennes (températures
ambiantes comprises entre 15 et 50 °C), les condensats émettent en permanence des vapeurs
inflammables [15]. De plus, leur densité vapeur supérieure a 1 (plus lourdes que |'air) entraine une
accumulation au niveau du sol, rendant le risque d'inflammation a distance de la source particulierement

élevé [10].

1.1.4 Gaz Naturel Liquéfié (GNL)

1.1.4.1 Définition et procédé de liquéfaction

Le gaz naturel liquéfié (GNL) est du gaz naturel principalement constitué de méthane (90 a 99 %) qui a été

refroidi a environ -162 °C, a pression atmosphérique, pour étre transformé en liquide [10].

Ce processus de liquéfaction réduit le volume du gaz d’un facteur de 1 a 600, ce qui permet un transport et un
stockage compacts et économiques. En Algérie, les complexes de liquéfaction d'Arzew et de Skikda produisent

du GNL exporté vers I'Europe et les marchés internationaux [11].

10
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1.1.4.2 Propriétés physico-chimiques

Propriété Valeur
Température de stockage -162 °C
Densité liquid = 0,45 kg/L
LIE (vapeurs méthane) 5% vol.
LSE (vapeurs méthane) 15 % vol.
Température d'auto-inflammation =580 °C
Chaleur de vaporization 510 kl/kg

Tableau 3 - Propriétés physico-chimiques du GNL - [11]
1.1.4.3 Comportement en cas de fuite

En cas de fuite, le GNL se vaporise tres rapidement, produisant un nuage important de vapeurs froides.
Initialement, ces vapeurs sont plus denses que l'air, car elles sont trés froides, et se répandent au sol.
Lorsqu'elles se réchauffent, elles deviennent moins denses et s'élévent. Durant toute cette phase de
dispersion, si la concentration se situe entre la LIE (5 %) et la LSE (15 %), le nuage est potentiellement explosif

[11].

1.1.4.4 Limites d'inflammabilité et d'explosibilité

Le méthane possede une plage d'explosivité plus étroite que la plupart des hydrocarbures lourds

(5-15 % contre 1-7 % pour I'essence), mais son point d'auto-inflammation élevé (580 °C) en fait un gaz
relativement difficile a enflammer par simple contact avec une surface chaude. En revanche, une étincelle

électrique ou une flamme nue suffit a provoquer I'inflammation [11].

11
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PLAGE D’INFLAMMARBILITE DES PRINCIPAUX HYDROCARBURES
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[ I Plage rouge = domaine explosif (entre LIE et LSE) J

Figure 3 - Plages d'inflammabilité (LIE-LSE) des principaux hydrocarbures- (Sources : NFPA 497, INRS)

1.1.5 Comparaison des dangers entre pétrole, condensats et GN
Le tableau ci-aprés synthétise les différences de profil de danger entre les trois grandes familles de produits

manipulés:
Critere de danger Pétrole brut Condensats GNL
Elevé Treés bas N/A (gaz cryogénique)
Point d'éclair .
(20-70 °C) (-4030°C) Stocké a-162 °C
Faible a .
Volatilité Elevée Maximale
modérée
= (0,55
Densité vapeur >1 >>1
Plus léger que l'air (chaud)
LIE (% vol.) =1,4% =1,0% 50%
Risque de nuage
explosif Modéré Elevé Trés élevé (dispersion rapide)

12
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Elevé
Risque BLEVE Faible Modéré
(sous pression uniquement)
Risque Boil-over Elevé (bacs) Modéré Nul

Tableau 4 - Syntheése comparative des dangers liés au pétrole brut, aux condensats et aux GNL - [10,11,12]

1.2 Les fuites d'hydrocarbures

1.2.1 Définition d'une fuite d'hydrocarbure

Une fuite d'hydrocarbure est définie comme toute perte non intentionnelle de confinement d'un produit
hydrocarboné, qu'il soit liquide ou gazeux, depuis son contenant nominal (pipeline, bac de stockage, réservoir
sous pression, vannes, raccords, etc.) vers I'environnement extérieur [13]. On distingue les fuites mineures
(suintements, petites perforations) des fuites majeures (ruptures, bréches importantes) qui représentent un

danger immédiat [13].

1.2.2 Types de fuites

On peut classer les fuites selon plusieurs criteres [13]:

Selon I'ampleur

o Fuite majeure : breche ou rupture franche d'une canalisation de grand diametre, vidange rapide d'un

bac de stockage. Débit de fuite tres élevé, danger immédiat.

o Fuite moyenne : perforation ou bréche de dimensions limitées dans une canalisation ou un équipement

sous pression. Débit de fuite significatif mais maftrisable.

o Fuite mineure : suintement au niveau d'un joint, d'un presse-étoupe ou d'une soudure dégradée. Le
débit est faible, mais il peut devenir dangereux s'il n'est pas détecté.

Selon la phase de la substance

o Fuite de liquide : formation d'une nappe d'hydrocarbures liquides, avec évaporation progressive des

composés légers. Risque de pollution des sols et d'incendie.

o Fuite gazeuse : dispersion directe dans |'atmospheére sous forme de nuage, risque d'explosion immédiat

si la concentration atteint les limites d'explosivité.

. Fuite diphasique : mélange liquide-vapeur, combinaison des deux risques précédents.

13
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1.2.3 Causes des fuites d'hydrocarbures

Causes liées aux équipements (corrosion, fatigue, défaillances)

La corrosion est I'une des principales causes de perte de confinement dans les installations pétroliéres [14].

Elle se manifeste sous différentes formes :

e  Corrosion externe : attaque de la surface extérieure des pipelines par I'humidité du sol, les sels et les
micro-organismes. Particulierement préoccupante pour les pipelines enterrés dont la protection

cathodique est défaillante.

e  Corrosion interne : due a la présence d'eau, d'H,S (gaz sulfhydrique), de CO, ou d'oxygéne dissous dans
les fluides transportés. Elle peut entrainer des perforations localisées (pitting) ou une perte d'épaisseur
généralisée.

e  Fatigue des matériaux : sollicitations cycliques dues aux variations de pression (coups de bélier dans les

pipelines) ou aux vibrations des équipements rotatifs, entrainant des fissures progressives.

e Défaillance mécanique des joints et raccords : dégradation des garnitures, fluage des vis de bride, usure

des éléments d'étanchéité des vannes.

e Dommages aux revétements de protection : |'altération des revétements anticorrosion des bacs de
stockage ou des pipelines expose le métal a un environnement agressif.

Causes opérationnelles (erreurs, défaut de maintenance) [13]

e Dépassement des conditions opératoires nominales (pression, débit, température).

e  OQOuverture ou fermeture inopportune de vannes créant suppressions ou des dépressions dangereuses

pour l'intégrité des conduites et des joints.
e Manque d'inspection et de maintenance préventives des équipements critiques.
¢ Non-conformité des joints de remplacement (matériaux inadaptés, dimensions incorrectes).

e Absence ou insuffisance des tests d'étanchéité lors des remises en service apres maintenance.

Causes externes (impact mécanique, météo) [14]

o Impacts mécaniques lors de travaux a proximité (engins de chantier, forage).
o Affouillements du sol déstabilisant les pipelines enterrés.
o Corrosion des revétements sous |'effet des rayonnements UV en milieu désertique.

14
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o Tempétes de sable provoquant une usure abrasive des éléments exposés.

Erreurs humaines

Les erreurs humaines représentent une part importante des causes directes ou aggravantes de fuites dans

I'industrie pétroliére [16]. Elles comprennent :

o Les erreurs d'identification des équipements lors des opérations de maintenance.
o Les manceuvres incorrectes sur les systémes de vannes.

o La méconnaissance des procédures d'arrét d'urgence.

o La sous-estimation des signaux précurseurs (bruit inhabituel, Iégére odeur

D’hydrocarbure, variation de pression).

Causes organisationnelles [16]

o Absence ou insuffisance d'un systéme de gestion de la sécurité des procédés.
o Plans de maintenance préventive incomplets ou non respectés.

o Communication insuffisante entre les équipes lors des changements de poste.
o Formation inadéquate du personnel aux risques propres aux installations.

1.2.4 Signes précurseurs d'une fuite

La détection précoce d'une fuite est déterminante pour en limiter les conséquences [13]. Parmi les indicateurs

a surveiller :

o Signes olfactifs : odeur caractéristique de I’'agent odorant ajouté au GNL (mercaptan, donnant une
odeur de chou pourri ou de gaz domestique), détectable a tres faible concentration.

En présence d’H,S (gaz acide), odeur d’ceuf pourri.

o Signes visuels : formation d'une nappe liquide au sol ou sur I'eau, brouillard blanc (vapeurs de GNL

condensées au contact de I'air froid), halos d'évaporation sur les surfaces.

o Indicateurs de procédé : baisse anormale de la pression dans une canalisation, variation inexpliquée du

débit, alarmes des détecteurs de gaz.

15
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o Bruit : sifflement caractéristique d'une fuite de gaz sous pression.
1.2.5 Comportement des hydrocarbures apres fuite
Aprés leur libération, les hydrocarbures se dispersent selon des mécanismes dépendant de leur nature [15] :

e Produits liquides légers (condensats) : s'évaporent rapidement, créant un nuage de vapeurs inflammables
qui se déplace sous |'effet du vent. La concentration peut dépasser la LIE a proximité immédiate de la
source.

e Produits liquides lourds (bruts visqueux) : s'étalent au sol, formant une nappe, avec une évaporation
lente des composants volatils.

e Produits gazeux (GNL, GPL) : bien que tous deux stockés a I'état liquide, se comportent différemment
apres une fuite. Le GNL (-162 °C) forme d'abord un nuage cryogénique dense qui se répand au sol avant de
se réchauffer et de s'élever ; le nuage reste explosif tant que la concentration en méthane est comprise

entre la LIE (5 %) et la LSE (15 %).

Le GPL, stocké sous pression a température ambiante, subit un flash-vaporisation brutal a la fuite : il forme un
aérosol liquide-vapeur plus lourd que I'air qui s'accumule dans les points bas, créant un risque d'explosion
différé.

La modélisation de la dispersion des nuages gazeux nécessite des outils spécialisés tenant compte de la

topographie, des conditions météorologiques (vitesse et direction du vent, stabilité atmosphérique) et des

propriétés physico-chimiques du produit [15].

1.3 Les risques d'explosion dans les installations pétrolieres

1.3.1 Mécanisme de combustion et triangle du feu

La combustion est une réaction chimique d'oxydation rapide qui libére de la chaleur et de la lumiére. Ses

conditions nécessaires sont classiquement représentées par le triangle du feu [12] :

1. Un combustible : dans notre cas, les vapeurs d'hydrocarbures (méthane, condensats, pétrole).

2. Un comburant : I'oxygéne de I'air (concentration minimale d'environ 10 % pour maintenir la combustion

des hydrocarbures).

3. Une source d'inflammation : une étincelle électrique, une flamme nue, une surface chaude, une charge

électrique statique, un éclair de foudre.

Pour qu'une explosion se produise, un quatrieme facteur entre en jeu : les proportions relatives du
combustible et du comburant doivent se situer dans la plage d'explosivité, définie par la Limite Inférieure

d'Explosivité (LIE) et la Limite Supérieure d'Explosivité (LSE) [12].
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Figure 4 - Triangle du feu appliqué aux hydrocarbures - [17]

1.3.2 Types de feux d'hydrocarbures
Avant d'aboutir a une explosion, les fuites d'hydrocarbures peuvent donner lieu a plusieurs types de feux :

e Feude nappe (pool fire) : combustion d'un hydrocarbure liquide répandu au sol. Caractérisé par un flux
thermique radiatif élevé. Risque principal pour les bacs de stockage et les cuves [18].

e Feu de jet (jet fire) : combustion d'un jet de gaz ou de liquide volatil sous pression. Trés localisé mais
avec un flux thermique trés intense. Dangereux pour les équipements et les structures environnantes
[18].

e Feude torche : cas particulier de feu de jet dans les torchéres industrielles [18,27].

e Flash fire: inflammation rapide d'un nuage de vapeurs inflammables en I'absence de confinement ou
d'obstruction suffisante pour générer une onde de souffle. Contrairement a I'UVCE, il ne produit pas
d'effet de surpression significatif ses effets sont essentiellement thermiques et s'étendent sur toute la

zone couverte par le nuage inflammable [19,26].
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Feu de nappe Feu de jet

Feu de torche Flash fire

Figure 5 - Typologie des phénomenes thermiques associés aux fuites d'hydrocarbures-

1.3.3 Définition d'une explosion

Une explosion est définie comme une libération rapide et brutale d'énergie qui se manifeste par une onde de
pression (onde de souffle) se propageant dans le milieu ambiant [20]. Dans le contexte des hydrocarbures, elle

résulte de l'inflammation d'un nuage de vapeurs dont la concentration se situe entre la LIE et la LSE [21].

La rapidité de libération d'énergie différencie I'explosion de la simple combustion lente : en quelques
millisecondes a quelques secondes, une quantité d'énergie considérable est libérée, créant des pressions bien

supérieures a la pression atmosphérique qui se propagent sous forme d'onde de choc [20].

1.3.4 Conditions nécessaires a une explosion - Hexagone de I'explosion -

Au-dela du triangle du feu, les explosions de gaz/vapeurs d'hydrocarbures nécessitent des conditions

complémentaires :

1. Combustible présent.

2. Comburant (oxygéne) présent.

3. Source d'inflammation.

4, Concentration du mélange entre LIE et LSE.

5. Confinement partiel ou total (favorise la hausse de la pression).
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6. Combustible sous forme dispersée (vapeurs, gaz ou aérosols d'hydrocarbures en suspension dans I'air,

assurant un contact homogene avec le comburant).

Ces six conditions constituent I'hexagone de I'explosion. L'absence d'un seul de ces facteurs empéche

I'explosion d'ou I'importance des barrieres de sécurité agissant sur chacun d'eux [21].

N
Explosi

y

Figure 6 - Hexagone de I’explosion: les six conditions nécessaires -

L'énergie minimale d'inflammation (EMI) est la quantité d'énergie nécessaire pour enflammer un mélange
gazeux. Pour les mélanges hydrocarbures/air, elle est de I'ordre de 0,2 a 0,3 mJ (millijoules), ce qui est

extrémement faible une simple étincelle d'électricité statique suffit dans de nombreux cas [20].

1.3.5 Types d'explosion (VCE, BLEVE, explosion confinée)

a) VCE (Vapor Cloud Explosion) Explosion de nuage de vapeurs
La VCE résulte de l'inflammation d'un nuage de vapeurs inflammables, formé a la suite d'une fuite de gaz ou de

liquide volatil. Si le nuage est suffisamment grand et que l'inflammation survient dans une zone encombrée
(conduites, structures), une détonation peut se déclencher, accompagnée d'une onde de souffle dévastatrice
[23].

b) BLEVE (Boiling Liquid Expanding Vapor Explosion)

La BLEVE survient lorsqu'un réservoir contenant un liquide sous pression (gaz liquéfié, condensat) se rompt
brutalement, souvent a la suite d'un feu de nappe qui chauffe les parois. La dépressurisation soudaine
provoque une vaporisation explosive du contenu, accompagnée d'un souffle puissant et, si le produit est
inflammable, d'une boule de feu (fireball). Les BLEVE ont été a |'origine de certaines des catastrophes

industrielles les plus graves de I'histoire [18].

19



CHAPITRE 1: GENERALITES SUR LES HYDROCARBURES LES FUITES ET LES RISQUE D’EXPLOSION

Mécanisme du BLEVE : succession des quatre phases
conduisant a la formation d’une boule de feu

o (2 © O

Feu externe Echauffement Rupture Boule de feu
Incendie de nappe ou de jet Paroi métallique chauffée Affaiblissement structurel Vaporisation explosive
au voisinage du réservoir Liquide en surchauffe Fissuration brutale + inflammation = fireball

Qt1t Rupture BOULE DE FEU
Chaleur transférée catastrophique + onde de souffle

Figure 7 - Mécanisme du BLEVE: succession des quatre phases conduisant a la formation d'une boule de feu-

c) Explosion confinée

Elle se produit dans un espace fermé ou semi-fermé (salle des machines, capacité sous pression). La montée
en pression est maximale en raison du confinement, et les effets mécaniques sur les structures peuvent étre

catastrophiques [25].

d) UVCE (Unconfined Vapor Cloud Explosion)

Forme particuliere de VCE ou le nuage n'est pas confiné. Les effets du souffle sont moins intenses, mais la zone

affectée peut étre trés étendue, notamment si l'inflammation survient avant que le nuage ne se dilue [24 ,26].

20



CHAPITRE 1: GENERALITES SUR LES HYDROCARBURES LES FUITES ET LES RISQUE D’EXPLOSION

VCE BLEVE
(Vapor Cloud Explosion) o (Boiling Liquid Expanding
Vapor Explosion)

UVCE
(Unconfined Vapor Cloud
Explosion)

Figure 8 - Typologie des explosions industrielles: VCE, BLEVE, explosion confinée et UVCE
1.3.6 Formes d'explosion - Déflagration et Détonation -

o Déflagration : la flamme se propage a une vitesse inférieure a celle du son (< 340 m/s). L'onde de

pression est modérée [20].

o Détonation : la flamme se propage a une vitesse supérieure a celle du son (de 1 000 a 3 000 m/s).

L'onde de choc est extrémement intense et ses effets mécaniques sont dévastateurs [20].

Dans la majorité des incidents industriels, la combustion commence sous forme de déflagration et peut
évoluer en détonation (phénomeéne DDT : Deflagration-to-Detonation Transition) si des conditions

d'encombrement, de turbulence et de confinement sont réunies [24].

1.3.7 Phénomenes dangereux spécifiques

Boil-over : est provoqué par une onde de chaleur (heat wave) qui se propage lentement vers le bas dans le bac
au fil de I'incendie. Lorsqu'elle atteint la couche d'eau émulsionnée en fond de bac, cette eau se vaporise

instantanément, projetant violemment le pétrole en flammes hors du bac.

Ce n'est pas simplement "la chaleur du feu" mais une onde thermique descendante spécifique aux bruts

contenant de I'eau libre en fond de bac [18].
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Slop-over : se produit quand |'eau des agents extincteurs pénetre dans le pétrole chaud en surface

(> 100 °C) et se vaporise instantanément. |l est moins violent que le Boil-over car limité a la surface, sans

implication de la couche d'eau de fond [18].
1.3.8 Zones ATEX - Définition et classification -

Les zones ATEX (ATmosphére EXplosive) sont des zones ou des mélanges explosifs peuvent se former en
conditions normales ou accidentelles d'exploitation. Leur classification est définie par les directives

européennes ATEX et les normes IEC 60079 [22] :

o Zone 0 : présence permanente ou prolongée d'une atmospheére explosive gazeuse.
o Zone 1: présence probable d'une atmosphére explosive gazeuse en conditions normales.
o Zone 2 : présence peu probable d'une atmosphére explosive gazeuse (uniquement en cas de

dysfonctionnement).
o Zones 20, 21 et 22 : équivalentes pour les poussieres combustibles.

Sur les sites pétroliers, les zones ATEX comprennent notamment |'espace annulaire des bacs a toit flottant
(joint périphérique, Zone 1) et non I'espace au-dessus du toit, qui est non ATEX, les zones autour des vannes

de décharge, les fosses de pompage ainsi que les zones de chargement et de déchargement [21].

1.3.9 Effets d'une explosion

a) Effets de surpression

L'onde de souffle générée par une explosion se caractérise par une surpression de pic (AP). Les seuils d'effets

sont généralement [20] :

. AP =20 mbar : bris de vitres.

o AP =50 mbar : dommages légers aux batiments peu construits ; seuil des effets irréversibles sur
I'homme

. AP = 140 mbar : dommages sérieux aux structures.

o AP =300 mbar : destruction partielle des batiments ; effets Iétaux probables.

. AP > 700 mbar : destruction compléte des structures ; mortalité élevée.
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Figure 9 - Seuils d'effets de surpression sur les structures et les personnes -

b) Effets thermiques

Lors d'une explosion accompagnée d'une boule de feu (BLEVE), les effets thermiques par rayonnement

peuvent étre mortels a plusieurs dizaines de métres.

Sur I'homme : le seuil de létauté est atteint pour un flux de 16 kW/m? (exposition bréve) ou une dose

thermique de 1 800 (kW/m?) ~ (4/3) -s.

Sur les structures et équipements : le seuil de destruction des équipements et d'inflammation des matériaux

est de 37,5 kW/m? pendant plus de 10 secondes [28].

c) Effets de projection de débris

L'explosion d'une capacité sous pression projette des fragments a grande vitesse sur de longues distances
(plusieurs centaines de métres dans les cas de BLEVE). Ces projectiles peuvent déclencher des effets en chaine

en endommageant des installations voisines [29].

d) Conséquences sur I'homme, les installations et I'environnement

Les conséquences humaines vont des traumatismes acoustiques aux blessures par éclats, aux brdlures et aux
déces dus a I'onde de souffle ou aux effets thermiques. Les conséquences matérielles comprennent la
destruction des équipements, I'arrét prolongé de la production et les colits de reconstruction.
L'environnement peut étre affecté par les émissions de produits de combustion imbr(lés, ainsi que par la

pollution des sols et des eaux souterraines due aux hydrocarbures déversés.
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1.4 Accidentologie et retour d'expérience

1.4.1 Statistiques mondiales des accidents liés aux hydrocarbures
Les bases de données internationales sur les accidents industriels

(ARIA en France, MHIDAS au Royaume-Uni, FACTS aux Pays-Bas) recensent des milliers d'accidents impliquant
des hydrocarbures [30]. Ces retours d'expérience constituent une source d'information précieuse pour

I'analyse des risques.
Parmi les enseignements tirés de ces données, on peut retenir que:

o La corrosion et les défaillances mécaniques sont des causes récurrentes de perte de confinement.

. Les erreurs humaines sont souvent identifiées comme un facteur contributif majeur, soit directement,

soit par des défaillances organisationnelles.

o Les équipements les plus fréquemment impliqués sont la tuyauterie, les vannes, les pompes et les

équipements de stockage.

o La probabilité d'inflammation d'une fuite d'hydrocarbure varie considérablement selon la nature du

produit, le débit, la présence de sources d'ignition et le degré de confinement.

1.4.2 Accidents majeurs

Explosion de Skikda GL1K Algérie (2004)

Le 19 janvier 2004, une série d'explosions dévaste le complexe de liquéfaction GL1K de Sonatrach a Skikda (est
algérien). Le bilan est catastrophique : 27 morts, 74 blessés graves et des dégats matériels colossaux.
L'accident a débuté par une fuite de gaz au niveau d'un générateur de vapeur, suivie d'un incendie qui s'est
propagé aux unités de liquéfaction avoisinantes. Cet accident, le plus grave de I'histoire de l'industrie gaziere
algérienne, a profondément marqué la culture de sécurité de Sonatrach et conduit a d'importantes réformes

dans la gestion des risques [31].

Explosion de Buncefield Royaume-Uni (2005)

Le 11 décembre 2005, le dépot pétrolier de Buncefield (Hertfordshire, Angleterre) est le théatre de la plus

grave explosion survenue en Grande-Bretagne depuis la Seconde Guerre mondiale.

Un débordement de réservoir d'essence génere un nuage de vapeurs couvrant une superficie d'environ
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360 000 m? (pour une hauteur de 2 m environ). L'explosion, dont I'équivalent TNT est estimé entre 100 et 300
tonnes selon les rapports officiels (Buncefield Major Incident Investigation Board, 2008), détruit 23 réservoirs
et est ressentie jusqu'a 200 km. Miraculeusement, aucun décés n'est a déplorer, mais les dommages matériels

s'élevent a plus d'un milliard de livres sterling [32].

Explosion de Texas City Etats-Unis (2005)

Le 23 mars 2005, la raffinerie BP de Texas City est le théatre d'une explosion due a un dépassement du niveau
d'un séparateur d'hydrocarbures (raffinage), suivie d'un débordement de vapeurs d'hydrocarbures qui
s'enflamment. L'accident fait 15 morts et plus de 170 blessés. L'enquéte menée par la commission Baker
révele une culture de sécurité déficiente, une maintenance insuffisante et une pression économique excessive

conduisant a des compromis sur la sécurité [33].

Catastrophe de Piper Alpha-Mer du Nord (1988)

Le 6 juillet 1988, la plateforme pétroliére Piper Alpha explose dans la mer du Nord, faisant 167 morts parmi les
226 personnes présentes. L'accident trouve son origine dans une fuite de condensats consécutive a une erreur
de maintenance (retrait non signalé d'un clapet de sécurité). La dispersion rapide des vapeurs de condensats,

leur inflammabilité et les explosions en chaine qui en résultent illustrent tragiquement le danger particulier de

cette substance [34].

Accident de Flixborough Royaume-Uni (1974)
L'explosion de I'usine chimique de Flixborough (1974) est souvent citée comme |'un des événements

fondateurs de I'analyse de la sécurité des procédés modernes. La rupture d'un by-pass provisoire mal congu
sur un réacteur libére un nuage de cyclohexane qui déflagre puis détone. L'explosion tue 28 personnes et
détruit I'usine. Cet accident a directement conduit au développement de la méthode HAZOP comme outil

systématique d'identification des dangers [35].
1.4.3 Legons tirées des accidents majeurs

L'analyse de ces accidents et de nombreux autre conduit a des enseignements convergents :

1. Les accidents majeurs ont presque toujours plusieurs causes concomitantes techniques,

organisationnelles et humaines.

2. Les signaux précurseurs (accidents mineurs, anomalies répétées) sont souvent ignorés avant la survenue

de l'accident majeur.

3. Les systemes de sécurité doivent étre maintenus en état de fonctionnement et ne pas étre compromis

par des impératifs de production.
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4, La communication est un facteur de sécurité critique entre équipes, entre niveaux hiérarchiques et

entre services.

5. La méthode HAZOP a montré, dans de nombreux cas, qu'elle aurait pu identifier les scénarios

accidentels si elle avait été appliquée avant les accidents.

1.4.4 Impacts environnementaux des fuites et explosions

Au-dela des conséquences humaines et matérielles immédiates, les fuites et explosions d'hydrocarbures ont

des impacts environnementaux a long terme :

o Pollution des sols et des nappes phréatiques par les hydrocarbures déversés, susceptible de persister

pendant des décennies.

o Emissions atmosphériques de CO,, de méthane (gaz a effet de serre environ 28 fois plus puissant que le

CO, sur 100 ans — GIEC, 2021), d'H,S et d'autres polluants lors d'incendies et d’explosions.

o Impacts sur la faune et |a flore sahariennes dans les zones touchées, et perturbation des écosystémes
fragiles.
o Contamination de I'eau dans les régions ou les pipelines traversent des zones hydrologiques sensibles.

1.5 Conclusion

Ce chapitre a permis d'établir les bases de la compréhension des risques liés aux hydrocarbures. Les propriétés
physico-chimiques du pétrole brut, des condensats et du GNL, combinées aux mécanismes de fuite et aux
phénoménes d'explosion (VCE, BLEVE, Boil-over), définissent un profil de risque exigeant une vigilance
permanente. Les accidents passés - Flixborough (1974), Skikda, Buncefield, Texas City, Piper Alpha - illustrent
concrétement ce potentiel destructeur et soulignent I'importance d'une gestion rigoureuse et systématique

des risques. C'est I'objet des chapitres suivants.
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CHAPITRE 2 : ANALYSE ET GESTION SES RISQUES DANS L'INDUSTRIE PETROLIERE

2.1 Introduction

La gestion des risques industriels est un processus structuré qui va de l'identification des dangers a la mise en
ceuvre de mesures de maitrise et a leur vérification continue [36]. Dans l'industrie pétroliere, ce processus revét
une importance particuliére en raison de la nature des produits manipulés et des conséquences potentiellement
graves qu'un accident peut entrainer [37]. Ce chapitre présente les concepts fondamentaux de la sécurité
industrielle, les méthodes d'identification et d'évaluation des risques, ainsi que les barriéres de sécurité

mobilisables pour les maitriser.
2.2 Notions fondamentales de sécurité industrielle

2.2.1 Définition de la sécurité industrielle

La sécurité industrielle est la discipline qui regroupe I'ensemble des mesures techniques et organisationnelles
visant a prévenir les accidents et a limiter leurs conséquences sur les personnes, les biens et I'environnement

dans le cadre des activités industrielles [38]. Elle englobe :

. La sécurité des procédés (Process Safety) : prévention des accidents liés aux procédés chimiques ou
pétroliers (pertes de confinement, réactions incontrolées) [39].

. La sécurité au travail (Occupational Safety) : prévention des accidents du travail classiques (chutes,
écrasements, électrocutions) [39].

. La sécurité des systemes (s(reté de fonctionnement) ne se limite pas a la fiabilité et a l'intégrité des
équipements et des systémes de sécurité automatisés ; elle englobe également la disponibilité, la

maintenabilité et la sécurité (RAMS : Reliability, Availability, Maintainability, Safety) [40].

2.2.2 Types de sécurité

La sécurité intrinséque : elle vise a éliminer ou réduire le danger a la source (substitution de produit, réduction
des inventaires, simplification des procédés). C’'est la démarche prioritaire préconisée par Trevor Kletz [41].

La sécurité active: regroupe les mesures qui agissent sur les causes des accidents afin d’empécher leur
survenue. Elle comprend les systemes de détection, d'alarme et d'arrét automatique, ainsi que les procédures

d'exploitation sécurisée [42].

La sécurité passive : désigne les mesures qui, sans agir sur les causes, limitent les conséquences des accidents.
Les cuvettes de rétention, les merlons de protection, les distances de sécurité et les matériaux résistants au feu

en sont des exemples typiques [42].
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La sécurité fonctionnelle : selon la norme IEC 61508, la sécurité fonctionnelle est la partie de la sécurité globale
qui dépend du bon fonctionnement de systémes électriques, électroniques ou électroniques programmables.

Elle est évaluée selon le niveau d'intégrité de sécurité (SIL : Safety Integrity Level) [43].

2.2.3 Le risque et ses composantes

Définition du risque : le risque est la combinaison de la probabilité d'occurrence d'un événement dangereux et

de la gravité des conséquences de cet événement sur les personnes, les biens et I'environnement [44].

Notion de danger : un danger est une source potentielle de dommage - la pression élevée dans un pipeline, les

vapeurs inflammables d'hydrocarbures, I'électricité haute tension [45].

Situation dangereuse : toute situation dans laquelle une personne, un équipement ou l'environnement est

exposé a un ou plusieurs phénomenes dangereux [45].

Phénomeéne dangereux : manifestation physique d’'un danger par exemple, une fuite d’hydrocarbures qui se

vaporise, un courant électrique traversant un conducteur accessible, un arc électrique [45].

Evénement dangereux : événement susceptible de causer un dommage - l'inflammation des vapeurs

d'hydrocarbures apres une fuite [45].

Accident majeur

10

Accident grave

30

Dommage matériel

Quasi-accident (near miss)

3 000+

Comportement a risque

Pour 1 accident majeur : ~10 graves, ~30 matériels, ~600 quasi-accidents

Figure 10 - Pyramide des événements selon F. Bird (1969) - proportions empiriques entre incidents [46].

29



CHAPITRE 2 : ANALYSE ET GESTION SES RISQUES DANS L'INDUSTRIE PETROLIERE

2.3 Identification des dangers

2.3.1 Sources de danger sur un site pétrolier

Les sources de danger dans les installations de stockage et de transport d'hydrocarbures comme le site RTI de

SONATRACH sont nombreuses et variées [47] :

Sources de danger liées aux produits

. Hydrocarbures inflammables et explosibles (pétrole brut, condensats, GPL)
o Gaz toxiques potentiellement présents (H,S)
. Produits chimiques utilisés en maintenance (solvants, décapants, produits de traitement) [47].

Sources de danger liées aux équipements

¢ Bacs de stockage a toit flottant (risque de fuite par joint du toit, risque de foudre)
e Pompes haute pression (risque de fuite sur garnitures mécaniques)

¢ Pipelines de grande longueur (corrosion interne et externe)

* Vannes de sécurité et soupapes (risque de blocage ou de défaillance)

* Réservoirs sous pression (risque de rupture)

¢ Installations électriques (risque d'arc dans les zones ATEX) [48].

Sources de danger liées a I'environnement
e Conditions météorologiques sahariennes (chaleur extréme favorisant I'évaporation, tempétes de  sable)
e Foudre (allumeur potentiel sur les bacs de stockage)

e Actes malveillants [47].

2.3.2 Identification des équipements critiques

Dans le cadre de la gestion des risques sur les sites pétroliers, il est important d'identifier les équipements dont
la défaillance peut conduire directement a un accident majeur. Ces équipements, appelés équipements critiques
ou EIPS (Eléments Importants Pour la Sécurité), font I'objet d'une maintenance particuliérement rigoureuse et
d'inspections fréquentes [49]. Les EIPS constituent souvent des barrieres de sécurité critiques dont |'efficacité

et la disponibilité doivent étre garanties en permanence.
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2.4.3 Grille de criticité des risques

La grille de criticité (matrice de risque) permet de combiner les niveaux de gravité et de probabilité pour obtenir

un niveau de risque global et déterminer les priorités d'action :

Plusieurs fatalités | Dommage  Eflet massif Intemational
trés impact
important

Une fatalité ou une
4-Savare invalidité Dommage Effet majeur Mational impact
permanente important

: Dommage Effet limité Impact
des effels sur la
3-Crlthu¢ f i

Blassure mineur ou

2-Marginal ldes effets sur la| Dommage | Efieiminewr | Impact mingur
leanté mingur o

1-Négligeable dB;ssuwrz:g?: ﬁ Damage léger | Effet léger Impact léger

Figure 11 - MATRICE 5 X 5 DE SONATRACH (REFERENTIEL IDENTIFICATION DES DANGERS ET EVALUATION DES
RISQUES HSE (REFERENTIEL MANAGEMENT DES RISQUES HSE SONATRACH [50])

2.4.4 Classification des risques selon Farmer

Le diagramme de Farmer, publié en 1967 par F.R. Farmer dans « Siting criteria — a new approach » (IAEA
Symposium, Vienna, 1967), puis largement adopté dans les industries chimiques et pétroliéres, représente les

scénarios d'accident dans un espace bidimensionnel [51]. || permet de distinguer:

o La zone de risque acceptable (activité productive normale).
o La zone ALARP (As Low As Reasonably Practicable), ou le risque doit étre réduit autant que possible.
o La zone de risque inacceptable (l'activité doit étre arrétée jusqu'a réduction du risque).
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Figure 12 -Diagramme de Farmer : représentation des zones de risque acceptable, ALARP et inacceptable
[51]-

2.5 Méthodes d'analyse des risques

2.5.1 Vue d'ensemble des méthodes disponibles

Il existe de nombreuses méthodes d'analyse des risques, adaptées aux différentes phases du cycle de vie d'une

installation et a divers niveaux de détail [52]. On distingue :

. Les méthodes inductives (bottom-up) partent des défaillances élémentaires pour remonter jusqu’aux
conséquences (AMDE/AMDEC, APR) [52].

o Les méthodes déductives (top-down) : partent d'un événement redouté pour identifier ses causes (par
exemple, un arbre de défaillances) [52].

o Les méthodes mixtes combinent les deux approches (HAZOP et nceud papillon) [52].

2.5.2 APR (Analyse Préliminaire des Risques)

L'APR est une méthode inductive et qualitative utilisée en phase de conception ou d'identification préliminaire.
Elle permet d'identifier les situations dangereuses, leurs causes et leurs conséquences, ainsi que les mesures de

maitrise existantes. Son format tabulaire simple en fait un outil accessible et rapide a mettre en ceuvre [52].
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2.5.3 AMDEC (Analyse des Modes de Défaillance, de leurs Effets et de leur Criticité)

Les méthodes inductives : AMDE (Analyse des Modes de Défaillance et de leurs Effets, version qualitative) et

AMDEC (Analyse des Modes de Défaillance, de leurs Effets et de leur Criticité, version avec criticité quantifiée).

L'AMDEC est une méthode systématique d'identification des modes de défaillance d'un composant ou d'un
systeme, de leurs effets sur les fonctions du systéme et de leur criticité (combinaison de la probabilité de
défaillance, de la gravité des effets et de la détectabilité). Elle est particulierement adaptée a I'analyse de la

fiabilité des équipements [52].

2.5.4 HAZOP (HAZard and OPerability study)

La méthode HAZOP est présentée en détail au chapitre 3. Il s'agit d'une méthode structurée d'analyse des
dérives de parametres de procédé, applicable aux installations existantes ou en cours de conception. Elle est
particulierement adaptée a l'identification des scénarios de fuite et d'explosion dans les installations pétrolieres

[52].

2.5.5 ADD (Arbre de Défaillances)
L'ADD est une méthode déductive de représentation graphique des combinaisons de causes menant a un
événement redouté. Elle est présentée en détail au chapitre 3. Son application a I'événement « explosion liée a

une fuite d'hydrocarbures » est particulierement pertinente [52].

2.5.6 Nceud papillon (Bow-Tie)

Le nceud papillon combine un arbre de défaillances (a gauche) et un arbre des événements (a droite), reliés par
I'événement central (la perte de confinement ou I'explosion). Il offre une vision globale des causes et des
conséquences, ainsi que des barriéres qui s’y appliquent. Cet outil de communication est largement utilisé dans

I'industrie pétroliére pour la formation et la sensibilisation des opérateurs [52].
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Figure 13 - Représentation en nceud papillon (Bow-Tie) du risque d'explosion di a une fuite d'hydrocarbures

2.5.7 Choix de la méthode adaptée

Pour notre étude, le choix s'est porté sur la combinaison HAZOP + ADD pour les raisons
Suivantes :

La HAZOP permet d'identifier systématiquement les dérives susceptibles de conduire
a une fuite.
. L'ADD permet de modéliser les causes profondes de I'explosion et d'identifier les coupes minimales, c'est-
a-dire les combinaisons de causes suffisantes pour provoquer |'explosion.
. Les deux méthodes sont complémentaires et reconnues comme des standards industriels dans le secteur

pétrolier et gazier (normes IEC 61882 pour HAZOP [53] et IEC 61025 pour ADD [53]).

2.6 Gestion des risques et barriéres de sécurité

2.6.1 Objet et principes de la gestion des risques

La gestion des risques est un processus cyclique qui comprend [36] :

L'identification des dangers et des scénarios d'accident.
L'analyse des causes et des conséquences (méthodes HAZOP, ADD...).
L'évaluation du niveau de risque (matrice de criticité).

Le traitement du risque (sélection et mise en place des barrieres de sécurité).

A N .

Le suivi et la réévaluation périodique de I'efficacité des mesures.
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Ce processus est encadré par la norme internationale ISO 31000 :2018 (Management des risques) [36] et, dans
le domaine de la sécurité des procédés, par les recommandations du CCPS (Center for Chemical Process Safety)

[54].

Identification
des dangers

Suivi / GESTION Analyse des causes
réévaluation DES RlSQUES et conséquences
(1ISO 31000)

Evaluatlon
du risque

Traitement
du risque

Figure 14 - Cycle de gestion des risques selon ISO 31000 :2018 -
2.6.2 Barrieres de sécurité

Les barrieres de sécurité sont des dispositifs ou des mesures qui permettent d'éviter ou de limiter les

conséquences d'un accident [49]. Elles s'organisent en deux catégories :

2.6.2.1 Barriéres de prévention

Les barriéres de prévention agissent sur la probabilité d'occurrence de I'événement dangereux. Sur un site

pétrolier [49], elles comprennent:

o Barrieres techniques préventives : conception intrinsequement slre des équipements, protection
cathodique des pipelines, revétements anticorrosion, systémes de détection de gaz, soupapes de sécurité,
disques de rupture, régulateurs de pression.

o Barrieéres organisationnelles préventives : permis de travail, procédures d'exploitation, inspections
périodiques, maintenance préventive, gestion des modifications (MOC), qualifications du personnel.

o Barrieres humaines préventives : formation, habilitations, surveillance des paramétres de procédé par

les opérateurs [49].
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2.6.2.2 Barrieres de protection (mitigation)
Les barriéres de protection agissent sur la gravité des conséquences lorsque I'événement dangereux [49] s'est

produit :

o Cuvettes de rétention : volumes étanches autour des bacs de stockage pour contenir les déversements
et limiter la propagation des nappes d'hydrocarbures.

o Systémes d'extinction automatique : sprinklers a eau sur les structures, déluge sur les bacs, systémes
mousse sur les cuves de stockage de liquides inflammables.

o Murs coupe-feu et merlons de protection : barriéres passives limitant la propagation des effets d'une
explosion ou d'un incendie.

o Plan d'Opération Interne (POI) : procédures d'intervention d'urgence mobilisant les équipes internes.

. Plan Particulier d'Intervention (PPI) : procédures d'intervention impliquant les secours externes [49].

2.6.2.3 Défense en profondeur
Le principe de défense en profondeur consiste a disposer de plusieurs niveaux de barriéres, indépendants les
uns des autres, entre la cause initiale et les conséquences finales. Cette approche, inspirée de l'industrie
nucléaire, est de plus en plus utilisée dans l'industrie pétroliere. Le modele « Swiss Cheese » de James Reason
[55] illustre ce concept : aucune barriere n'est parfaite (chacune a des « trous »), mais la probabilité que tous
les trous s'alignent simultanément est trés faible si les barrieres sont suffisamment nombreuses et

indépendantes.

DANGER — - ACCIDENT

- 4l [ w= )
< b as &a
Conception Détection ESD Rétention Secours
(intrinséque) F&G + vannes + POI externes (PPI)

o e Py o e
@ & A @ @

Figure 15 - Modéle « Swiss Cheese » de J. Reason (1990) appliqué au site pétrolier - défense en profondeur -
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2.6.3 Systemes de détection

2.6.3.1 Détecteurs de gaz inflammables
Les détecteurs de gaz inflammables sont des instruments qui mesurent en continu la concentration de vapeurs

combustibles dans I'atmosphere. lIs déclenchent des alarmes lorsque la concentration atteint

20 % de la LIE (alarme de seuil bas) et 60 % de la LIE (alarme de seuil haut). Différentes technologies sont utilisées

[58, 60]:

o Détecteurs catalytiques (pellistors) : oxydation du gaz sur un fil catalytique chauffé. Robustes et peu
co(teux, mais sensibles aux poisons catalytiques.

o Détecteurs infrarouges (IR) : absorption du rayonnement IR par les molécules d'hydrocarbures. In
addition, fiables dans les atmosphéres contenant des poisons.

. Détecteurs ultrasoniques : détection du bruit ultrasonique émis par une fuite de gaz sous pression.
Détection rapide, indépendante de la concentration.

. Systémes OPGD (Open Path Gas Detection) : mesure a distance par absorption IR d'un faisceau lumineux.

Couvrent une grande surface.

2.6.3.2 Détecteurs de flamme
Les détecteurs de flamme détectent le rayonnement émis par une flamme d'hydrocarbures. Ils utilisent des

technologies UV (ultraviolettes), IR ou UV/IR combinées. Leur temps de réponse trés court
(< 3 secondes) constitue un avantage majeur pour les applications pétroliéres [57, 59].

2.6.3.3 Systéemes de détection de fuites sur tuyauteries

Des technologies avancées permettent de détecter les fuites sur les pipelines de grande longueur [56] :

Analyse des bilans de masse (comparaison des débits d’entrée et de sortie).

Surveillance acoustique de la ligne a l'aide de capteurs piézoélectriques.
o Inspection par des racleurs intelligents dotés de capteurs ultrasoniques.

o Inspection aérienne par thermographie infrarouge.

2.6.4 Systemes instrumentés de sécurité (SIS)

Les Systemes Instrumentés de Sécurité (SIS) sont des systemes automatiques qui assurent une ou plusieurs

fonctions de sécurité lorsque les conditions normales de fonctionnement sont dépassées [62].

2.6.4.1 Systéeme d'arrét d'urgence (ESD-Emergency Shutdown)
Le systeme ESD est le coeur du SIS d’un site pétrolier. Il permet d'isoler automatiquement des sections de
I'installation en cas de détection d'une situation dangereuse : déclenchement de détecteurs de gaz, pression

anormalement élevée ou basse, température excessive. Les vannes ESD (également appelées ESDV - Emergency
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Shut Down Valves - sont des vannes a sécurité positive (elles se ferment automatiquement en cas de perte

d'énergie d'actionnement) [62].

2.6.4.2 Systeme Fire & Gas (F&G)

Le systeme Fire & Gas est une composante essentielle du SIS sur les sites pétroliers. Il centralise les informations
provenant de tous les détecteurs de gaz inflammables, de gaz toxiques et de flammes. En cas de dépassement
des seuils d'alarme, il déclenche automatiquement les actions appropriées : alarmes sonores et visuelles,

fermeture des vannes ESD, déclenchement des systéemes d'extinction [62].

2.6.4.3 Niveau d'intégrité de sécurité (SIL - Safety Integrity Level -)
Le SIL est une mesure du niveau de performance requis pour une fonction de sécurité. Il est défini par la norme
IEC 61508 selon quatre niveaux (SIL 1 a SIL 4) [61], correspondant a des probabilités de défaillance a la demande

de plus en plus faibles a mesure que le niveau SIL augmente:

Niveau SIL PFD (Probabilité de Défaillance a la Demande)
SiL1 103 1072
SiL2 1023103
SIL3 1033 10™
SiL4 10%a107®

Tableau 5 - Niveaux SIL et probabilités de défaillance associées (IEC 61508) [61].
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Niveaux d'intégrité de sécurité (SIL) — IEC 61508
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Figure 16 - Représentation graphique des niveaux d'intégrité de sécurité (SIL) -

2.6.5 Protection active contre l'incendie et I'explosion

Les systemes de protection active contre |'incendie comprennent :

Réseaux d’eau incendie : tuyauteries de grand diameétre alimentées en permanence sous pression,
permettant I'alimentation en eau des lances, des moniteurs et des systémes de sprinklage [64]
Systémes d’extinction a mousse : particulierement efficaces contre les feux dans les bacs a pétrole. La
mousse flottante forme une couverture imperméable sur le liquide en flammes, étouffant la combustion
[63].

Systémes de déluge : déversement d’eau sur une grande surface pour refroidir les équipements exposés
a unincendie et prévenir la surchauffe des réservoirs sous pression [64].

Rideaux d’eau : barriéres d’eau pulvérisée permettant de limiter la dispersion d’'un nuage de gaz ou

d’absorber le rayonnement thermique [64].

2.6.6 Protection passive

Cuvettes de rétention : réservoirs enterrés ou entourés de merlons destinés a contenir les déversements
[65].

Revétements coupe-feu (Passive Fire Protection PFP) : couches de matériaux intumescents ou de béton
isolant appliquées sur les structures métalliques pour retarder leur échauffement en cas d’incendie [65].
Distances de sécurité : séparation physique entre les installations dangereuses et les zones habitées,
définie par les études de dangers [65].

Merlons et murs de protection : barrieres passives contre les projections et les effets de souffle [65].
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2.6.7 Plan d’Opération Interne (POI)

Le Plan d'Opération Interne (POI) est le document qui décrit I'organisation et les procédures d'intervention

d'urgence en interne au sein de l'installation [67]. Il définit :

. Les différents niveaux d'alerte et les procédures d'escalade.

. Les rbles et responsabilités de chaque acteur en situation d'urgence.
o Les procédures d'évacuation du personnel.

o Les actions immédiates a entreprendre pour contréler I'accident.

. La coordination avec les secours extérieurs.

Le POI fait I'objet d'exercices périodiques (au moins annuels) afin de s'assurer que le personnel est entrainé a

réagir efficacement [67].

2.6.8 Réglementation et normes applicables

2.6.8.1 Réglementation algérienne

La réglementation algérienne en matiere de sécurité des installations industrielles a risque s'appuie sur plusieurs

textes fondamentaux [66, 67, 68, 69, 70, 71] :

. Loi n° 05-07 du 28 avril 2005 relative aux hydrocarbures : cadre général de I'exploitation des
hydrocarbures en Algérie, avec des dispositions relatives a la sécurité [66].

. Loi n° 04-20 du 25 décembre 2004 relative a la prévention des risques majeurs et a la gestion des
catastrophes dans le cadre du développement durable [67] : impose aux exploitants d'installations
dangereuses la réalisation d'études de dangers et la mise en place de plans d'urgence.

. Décret exécutif n° 07-144 du 19 mai 2007 fixant la nomenclature des installations classées pour la
protection de I'environnement (ICPE) [69].

o Décret exécutif n°® 06-198 du 31 mai 2006 définissant la réglementation applicable aux établissements
classés pour la protection de I'environnement [70].

o Loi n° 88-07 du 26 janvier 1988 relative a I'hygiéne, a la sécurité et a la médecine du travail [68].

o Instruction ministérielle R1 du 22 septembre 2003 relative a la maitrise et a la gestion des risques

industriels impliquant des substances dangereuses [71].
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2.6.8.2 Directives Internationales

. Directives ATEX 2014/34/UE et 1999/92/CE [48] : classification des zones explosives et des équipements
utilisables dans ces zones.

. Directive SEVESO 1l (2012/18/UE) [37] : prévention des accidents majeurs impliquant des substances
dangereuses. Bien que directive européenne, ses principes sont largement repris dans la réglementation

algérienne.

2.6.8.3 Normes et standards

. Normes API (American Petroleum Institute) : APl 650 [65] (bacs de stockage atmosphériques), APl 510
(inspection des appareils sous pression), API 570 (inspection des tuyauteries), APl RP 752 (gestion des
risques pour les batiments en zones a risque).

. Normes NFPA (National Fire Protection Association) : NFPA 11 (extinction a mousse), NFPA 15 (systémes
d'eau pulvérisée), NFPA 72 (systémes d'alarme incendie), NFPA 497 [63, 64].

. Normes IEC : IEC 61508 (sécurité fonctionnelle), IEC 61511 (SIS dans l'industrie du process), IEC 60079
(matériel électrique en atmosphéres explosives) [61].

. Norme ISO 31000 :2018: Management des risques - principes et lignes directrices [49].

2.7 Conclusion

Ce chapitre a posé les bases conceptuelles et méthodologiques de la gestion des risques dans l'industrie
pétroliére. Les définitions du danger et du risque, les méthodes d'évaluation et de classification, les barrieres
de sécurité disponibles et la réglementation applicable constituent le cadre dans lequel s'inscrit notre étude.
Les deux méthodes retenues, HAZOP et ADD, font |'objet d'une présentation détaillée dans le chapitre suivant,

avant leur application pratique sur le site de SONATRACH RTI.
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CHAPITRE 3 : PRESENTATION DES METHODES HAZOP ET ADD

3.1 Introduction

Le présent chapitre est consacré a la description approfondie des deux méthodes d'analyse des risques qui
constituent le coeur de notre travail : la méthode HAZOP (Hazard and Operability Study) et I'Arbre de Défaillances
(ADD). Pour chacune, nous présentons I'historique, les fondements méthodologiques, la terminologie
spécifique, la procédure d'application, ainsi que les avantages et les limites. Nous concluons par une analyse

comparative et une discussion sur la complémentarité des deux approches.

3.2 Méthode HAZOP (HAZard and OPerability study).

3.2.1 Historique et origine

La méthode HAZOP trouve ses origines en 1963 au sein de la Division des Produits Chimiques Organiques
Lourds (Heavy Organic Chemicals Division) de la société chimique britannique ICI (Imperial Chemical
Industries). Cette année-la, une équipe de trois ingénieurs s'est réunie trois jours par semaine pendant quatre
mois pour étudier la conception d'une nouvelle installation de phénol, en appliquant une technique d'examen
critique des déviations. La méthode a ensuite été progressivement raffinée au sein d'ICl tout au long des
années 1960, avec Trevor Kletz - nommé conseiller technique en sécurité d'ICl en 1968 - comme principal
promoteur et vulgarisateur de la méthode, contribuant de maniere déterminante a sa diffusion au-dela de

I’entreprise [73].

La premiere publication de référence sur la HAZOP est celle de H.G. Lawley, parue en 1974 dans Chemical
Engineering Progress, qui a formalisé la méthode pour I'ensemble de I'industrie [72]. Cette méme année,
|'accident de Flixborough (1er juin 1974), qui fit 28 morts dans une usine chimique britannique a la suite d'une
modification non maitrisée d'une installation, a constitué un tournant majeur : bien que la HAZOP existat déja
avant cet événement, la catastrophe en a considérablement accéléré I'adoption et la diffusion dans I'ensemble
de l'industrie des procédés a I'échelle mondiale [35]. La méthode est aujourd'hui reconnue a I'échelle

internationale et fait I'objet de la norme IEC 61882 [73].

3.2.2 Définition et objectifs

La HAZOP est une technique systématique d'identification des dangers et des problémes d'opérabilité d'un
systeme [73]. Elle consiste a examiner, de maniére structurée et créative, les déviations possibles des
parametres de procédé (pression, débit, température, composition, etc.) par rapport aux intentions de

conception, et a en analyser les causes et les conséquences potentielles [72].
Les objectifs de la méthode HAZOP sont les suivants :

1. Identifier tous les scénarios de déviation susceptibles de conduire a des situations dangereuses.
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Evaluer les conséquences de ces déviations sur la sécurité, la qualité de la production et I'environnement.
Identifier les sauvegardes existantes et leurs éventuelles insuffisances.

Proposer des recommandations pour améliorer la sécurité de l'installation.

ok N

Alimenter d'autres analyses de risques plus approfondies (comme I'ADD) pour les scénarios critiques

identifiés [73].

3.2.3 Domaine d'application

La méthode HAZOP est applicable a :

o Les procédés chimiques et pétroliers (pipelines, bacs de stockage, unités de traitement).
o Les systemes de contréle et d'instrumentation.

o Les procédures et modes opératoires.

. Les phases de démarrage et d'arrét.

o Les modifications d'installations existantes.

Elle est particulierement adaptée aux installations complexes de l'industrie pétroliere et gaziére, telles que les

stations de pompage, les terminaux de stockage et les unités de traitement [73].

3.2.4 Principes fondamentaux

La HAZOP repose sur deux principes fondamentaux [72] :

1. L'approche par déviation
Au lieu de demander « qu'est-ce qui peut mal tourner ? », la HAZOP demande « que se passe-t-il si le paramétre
X est plus grand / plus petit / absent / contraire a I'intention normale ? ». Cette approche systématique garantit

une couverture exhaustive des scénarios potentiels [72].

2. Le travail en équipe pluridisciplinaire

La HAZOP est réalisée par une équipe comprenant au minimum [73]:

o Un animateur (HAZOP leader) - expert de la méthode, indépendant du projet.
o Un secrétaire - chargé de consigner les résultats.

o Un représentant des procédés (ingénieur de procédés).

o Un représentant de I'exploitation (opérateur ou chef d'équipe).

o Un représentant de la maintenance.

o Un représentant de la sécurité (HSE).
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3.2.5 Terminologie HAZOP

3.2.5.1 Noeud d'étude

Un noeud d'étude (study node) est une portion définie de l'installation sur laquelle I'analyse HAZOP est
concentrée a un instant donné. Il peut s'agir d'une ligne de tuyauterie entre deux équipements, d'une cuve,
d'une pompe. Les nceuds sont délimités de maniére a ce que les parameétres du procédé soient relativement

uniformes a l'intérieur de chacun d'eux [73].

3.2.5.2 Intention de conception
L'intention de conception (design intent) décrit le fonctionnement normal attendu du nceud d'étude : débit
nominal, pression de service, température de conception, composition du fluide. C'est par rapport a cette

intention que les déviations sont définies [73].

3.2.5.3 Paramétres de procédé
Les parametres de procédé sont les grandeurs physiques et chimiques caractérisant I'état du fluide au nceud

d'étude : débit, pression, température, niveau, composition, phase, viscosité, etc [72].

3.2.5.4 Mots-guides
Les mots-guides (guide words) sont des mots ou des expressions courtes qui, combinés aux parametres de

procédé, génerent des déviations a analyser. lls constituent le coeur du mécanisme créatif de la HAZOP [74].

3.2.6 Liste des mots-guides et leur signification

Mot-guide Signification Exemple de deviation
AUCUN / PAS DE Absence totale du parametre Débit nul - pas de flux
Augmentation quantitative du
PLUS (que) Pression plus élevée que prévue
parameter
MOINS (que) Diminution du parameter Débit inférieur au nominal
CONTRAIRE Inversion du sens ou de I'action Flux inverse

Substitution du parameétre ou de la
AUTRE QUE Autre fluide que prévu
propriété

PLUS TARD Occurrence aprés le moment prévu Fermeture tardive d'une vanne
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PARTIEL Application incompléete du paramétre | Composition partiellement différente

Tableau 6 - Liste des mots-guides utilisés dans une étude HAZOP (norme |IEC 61882) - [74]

3.2.7 Combinaison mots-guides / paramétres

La combinaison systématique des mots-guides avec les parametres de procédé génére les déviations a analyser

[74]. Par exemple:

Parameétre Mot-guide Déviation générée
Débit PLUS Débit supérieur au nominal - risque de surpression
Débit AUCUN Pas de débit - risque de colmatage, pompe en cavitation
Pression PLUS Surpression - risque de rupture de canalisation
Pression MOINS Dépression - risque de rentrée d'air, cavitation
Température PLUS Surchauffe - risque d'emballement, vaporisation
Niveau PLUS Débordement - déversement d'hydrocarbures
Niveau AUCUN Niveau nul = pompe a sec, cavitation

Tableau 7 - Exemples de combinaisons « parameétre x mot-guide » et de déviations générées - [74]

3.2.8 Déroulement d'une étude HAZOP

3.2.8.1 Phase de préparation

La préparation est une phase critique dont dépend la qualité de I'analyse [74]:

1. Définition du périmétre de I'étude : quelles installations ? Quelles phases d'opération (démarrage,
production normale, arrét) ?

2. Collecte de la documentation : schémas de tuyauterie et d'instrumentation (P&ID), schémas de procédé
(PFD), fiches techniques des équipements, fiches de données de sécurité des produits, procédures
d'exploitation.

3. Découpage en nceuds d'étude : définition des limites de chaque nceud.

4, Sélection et mobilisation de I'équipe : identification des experts compétents.
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5. Planification des sessions : durée estimée par nceud, calendrier.

3.2.8.2 Phase d'examen (sessions HAZOP)
Pour chaque nceud d'étude, I'équipe examine systématiquement toutes les combinaisons pertinentes mots-

guides / parameétres [74] :

Sélection d'un parameétre (ex : débit).

Application d'un mot-guide (ex : PLUS).

Formulation de la déviation (ex : débit supérieur au nominal).
Vérification de la crédibilité de la déviation.

Si crédible : identification des causes possibles.

Identification des conséquences potentielles.

Identification des sauvegardes existantes.

Evaluation du niveau de risque résiduel.

L 0O N o A~ W N

Formulation de recommandations si le risque résiduel est inacceptable.

[
©

Passage a la combinaison suivante.

3.2.8.3 Phase de synthése et rédaction du rapport

A l'issue des sessions, |'équipe rédige un rapport complet comprenant [74] :
e Les tableaux HAZOP avec toutes les déviations analysées.

¢ La liste des recommandations, classées par ordre de priorité.

e Un plan d'action qui attribue a chague recommandation un responsable et fixe un délai.
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Découpage
en nceuds

Diviser l'installation
en sections logiques

Sélection des
paramétres

Choisir les paramétres
pertinents a examiner

Application des
mots-guides

Appliquer les mots-
guides a chaque

—

Identification des
déviations

Déterminer les
déviations possibles

Analyse des
causes

Identifier les causes

Mettre a jour 'étude
en fonction des
modifications du procédé,
du retour d'expérience
et des nouvelles
informations.

Proposer des mesures
supplémentaires pour
réduire le risque si
nécessaire.

Estimer le risque résiduel
en tenant compte de
la gravité, de la vraisemblance
et de I'efficacité des
barrieres.

A

Identifier les sauvegardes
existantes (préventives
et atténuantes) pour
chaque déviation.

(study nodes) pour (débit, pression, parametre pour par rapport a possibles de
I'analyse. niveau, température, générer des lintention de chaque déviation.
etc.). déviations potentielles. conception.
J L L
I
I
53 2 B ( G
Suivi et révision Recommandations Evaluation du Analyse des Evaluation des
risque barriéres de sécurité

conséquences

Evaluer les conséquences
potentielles de chaque
déviation sur I'installation,
le personnel et
I'environnement.

Remarques

o L'étude HAZOP est réalisée par une équipe pluridisciplinaire.

¢ Chaque nceud est analysé systématiquement en suivant ces étapes.

— Déroulement de 'étude (séquence des étapes)

—-—==» Boucle d'itération (amélioration continue)

¢ La méthodologie HAZOP est itérative tout au long du cycle de vie de l'installation.

Source : Adapté du guide HAZOP de I'AIChE.

Figure 17 - Démarche méthodologique d'une étude HAZOP - (Selon la norme IEC 61882).

3.2.9 Tableau HAZOP - Format et contenu

Le tableau HAZOP est le document de base de I'analyse. Il comprend les colonnes suivantes [74] :

Colonne Contenu
N° Numéro d'ordre de la déviation analysée
Noceud Identification du noeud d'étude concerné
Parameétre Parameétres de procédé examinés (débit, pression...)
Mot-guide Mot-guide appliqué (PLUS, MOINS, AUCUN...)
Déviation

Formulation de la dérive a analyser
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Causes Origines possibles de la déviation
Conséquences Effets potentiels sur la sécurité, la production, I'environnement
Sauvegardes existantes Barriéres de prévention et de protection en place
Cote de risque Evaluation du risque résiduel (matrice de criticité)
Recommandations Actions correctives proposes

Tableau 8 - Structure standard d'un tableau HAZOP. [74]

3.2.10 Matrice de criticité utilisée dans la HAZOP

Pour évaluer le risque résiduel aprés application des sauvegardes existantes, la HAZOP utilise généralement une

matrice de criticité (cf. § 2.4.3 du présent mémoire).

3.2.11 Avantages de la méthode HAZOP

Exhaustivité : I'approche systématique par mots-guides garantit qu'aucun parametre n'est oublié [74].
Adaptabilité : applicable a tout type de procédé industriel, quelle que soit sa complexité.

Travail en équipe : la réunion de plusieurs expertises génere des interactions créatives et des points de
vue complémentaires.

Identification des problemes opérationnels : au-dela des risques de sécurité, la HAZOP identifie
également les situations susceptibles d’affecter la qualité et la disponibilité du procédé.

Outil vivant : les résultats peuvent étre mis a jour lors de modifications apportées a l'installation  [73].

3.2.12 Limites de la méthode HAZOP

Intensité en ressources : une HAZOP compléete peut nécessiter plusieurs semaines de travail d'une équipe
pluridisciplinaire, ce qui représente un investissement important [74].

Qualité dépendante de I'animateur : la pertinence des résultats dépend fortement de son expérience et
de ses compétences.

Adaptée aux procédés continus : moins efficace pour les procédés discontinus ou batch.

Ne quantifie pas le risque : la HAZOP est essentiellement qualitative et doit étre complétée par des

méthodes quantitatives (comme I'ADD) pour les scénarios critiques [73].
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3.3 Méthode ADD (Arbre de Défaillances)

3.3.1 Historique et origine

L'arbre de défaillances (ADD), connu en anglais sous le nom de Fault Tree Analysis (FTA), a été développé en
1962 par H.A. Watson de Bell Telephone Laboratories, dans le cadre d'un contrat avec la United States Air
Force pour évaluer la slireté du systéme de contréle de lancement du missile balistique intercontinental
Minuteman | [53]. La méthode a été reconnue comme outil d'analyse de sécurité dés 1963 par Dave Haasl de
Boeing, qui I'a étendue a I'ensemble du programme Minuteman Il (1963-1964), avant qu'elle ne soit présentée
publiquement lors du premier System Safety Symposium de Seattle en 1965. Elle a ensuite été adoptée par

I'industrie aérospatiale (NASA, Boeing), puis par les industries nucléaires, chimiques et pétrolieres [53].

3.3.2 Définition et objectifs

Un arbre de défaillances est une représentation graphique déductive des combinaisons logiques de défaillances
ou d'événements susceptibles de conduire a un événement indésirable déterminé, appelé événement sommet
(Top Event). A partir de cet événement-sommet, |'analyse remonte progressivement jusqu'aux causes

élémentaires (événements de base) au moyen de portes logiques [53].

Les objectifs de I'ADD sont [53] :

1. Identifier toutes les combinaisons de défaillances susceptibles de conduire a I'événement redouté.
2. Visualiser les relations logiques entre les différentes défaillances et I'événement-sommet.
3. Identifier les coupes minimales : les combinaisons minimales d'événements de base dont la réalisation

simultanée suffit a provoquer I'événement sommet.
4, Calculer la probabilité de I'événement « sommet » a partir des probabilités des événements de base.

5. Prioriser les actions de réduction des risques en identifiant les événements de base les plus contributifs.

3.3.3 Domaine d'application

L'ADD s'applique a tout systéme dont on souhaite analyser la fiabilité ou la sécurité. Dans le domaine pétrolier,

elle est particulierement pertinente pour [53] :

o L'analyse des scénarios d'accidents majeurs (explosions, incendies) identifiés par la HAZOP.
o L'évaluation de la fiabilité des systemes de protection (SIS, vannes ESD, détecteurs).

o L'analyse de la disponibilité des systemes de production critiques.

o Les études de dangers (EDD) réglementaires [75].
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3.3.4 Principes fondamentaux

L'ADD repose sur les principes suivants [53] :

. Démarche déductive (top-down) : on part du résultat (I'explosion) et on remonte jusqu'aux causes.
. Logique booléenne : les relations entre événements sont exprimées a |'aide de portes logiques ET et OU
. Modélisation arborescente : les relations causales sont représentées sous forme d'un arbre, ce qui

permet une lecture intuitive et une analyse systématique.
3.3.5 Terminologie et symboles utilisés

3.3.5.1 Evénement sommet (Top Event)
L'événement-sommet est I'événement redouté qui fait I'objet de I'analyse. Il est représenté en haut de I'arbre.

Dans notre étude, I'événement-sommet est : « Explosion due a une fuite d'hydrocarbures sur le site RTI » [53].

3.3.5.2 Evénements intermédiaires
Les événements intermédiaires sont des événements qui résultent de la combinaison de sous-événements (via
une porte logique). lls représentent des étapes de la chaine causale reliant les événements de base a

I'événement sommet. Symbole : rectangle [53].

3.3.5.3 Evénements de base
Les événements de base sont les défaillances ou événements initiateurs qui ne peuvent pas étre décomposés
davantage dans le cadre de I'analyse. lls sont associés a des données de fiabilité (taux de défaillance, probabilité

de défaillance). Symbole : cercle [53].

3.3.5.4 Evénements non développés
Les événements non développés sont des événements qui pourraient étre décomposés, mais dont I'analyse
n'est pas poursuivie (en raison d'un manque de données ou d'un périmetre d'étude restreint). Symbole : losange

(ou diamant) [53].

3.3.5.5 Portes logiques

Porte ET (AND gate) : I'événement de sortie se produit uniguement si TOUS les événements d'entrée se
produisent simultanément. La porte ET représente la redondance dans un systéme : si deux barrieres de sécurité
doivent défaillir simultanément, la probabilité de I'événement de sortie est le produit des probabilités des

événements d'entrée [53].

Porte OU (OR gate) : I'événement de sortie se produit si AU MOINS UN des événements d'entrée se produit. La

porte OU représente |'absence de redondance : une seule défaillance suffit [53].

Porte OU exclusif : I'événement de sortie se produit si et seulement si exactement un des événements d'entrée

se produit (et non les deux simultanément) [53].
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(condition d'inhibition) sont réunis [53].

Porte Vote k/n : I'événement de sortie se produit si au moins k des n événements d'entrée se produisent [53].

PORTES LOGIQUES (OPERATEURS)

OU (OR)

ET (AND)

NON (NOT)

OU Exclusif
(XOR)

VOTE
MAJORITAIRE (k)

La sortie se produit
si au moins une des
entrées se produit.

La sortie se produit
si toutes les entrées
se produisent.

La sortie se produit
si I’entrée ne se
produit pas.

La sortie se produit
si une et une seule
des entrées se

La sortie se produit si
au moins k entrées
se produisent.

produit.

SYMBOLES DES EVENEMENTS

Symbole

Appellation

Symbole

Appellation

Evénement sommet

ou intermédiaire

Résulte de la combinasion d’autres
événements via des portes logiques.

Evénement de base

Evénement élémentaire ne nécessitant
pas de développement supplémentaire.

Evénement maison
Evénement de base survenant
normalement pendant le
fonctionnement du systéme.

Pseudo-événement de base
Evénement dont les causes ne sont pas
encore développées mais le seront
ultérieurement.

Evénement non développé
Evénement dont les causes ne sont pas

Evénement conditionnel
Evénement dépendant d’une condition

-

Figure 18 - Symboles standards de I'Arbre de Défaillances - (Norme IEC 61025) [53].

et utilisé avec certaines portes logiques.

et ne seront pas développées.

3.3.6 Méthodologie de construction d'un ADD

3.3.6.1 Définition de I'événement sommet
La premiére étape, et la plus importante, est la définition précise et non ambigué de I'événement sommet. Il
doit décrire clairement ce qui se passe (I'explosion), ou (sur le site RTI), et dans quelles circonstances (aprés une

fuite d'hydrocarbures). Une définition vague conduit a un arbre incomplet ou incohérent [53].

3.3.6.2 Identification des causes immédiates

Pour chaque événement (en commencant par le sommet), on identifie les événements ou conditions qui en sont
les causes directes et immédiates - celles qui précedent immédiatement |'événement dans la chaine causale. La
guestion a se poser est : « Pour que cet événement se produise, qu'est-ce qui doit se passer immédiatement

avant ? » [53].
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3.3.6.3 Développement de I'arbre
L'arbre est développé niveau par niveau, en appliquant la démarche déductive a chaque événement
intermédiaire jusqu'aux événements de base. A chaque niveau, le choix de la porte logique (ET ou OU) est

déterminé par la nature de la relation entre I'événement parent et ses causes [53] :

. Si toutes les causes doivent étre présentes simultanément pour provoquer I'événement parent - porte
ET.

¢ Siune seule cause suffit - porte « OU ».

3.3.6.4 Identification des événements de base
Un événement de base correspond a une cause fondamentale qui ne nécessite pas de décomposition

supplémentaire dans le cadre de I'étude [53]. Il peut s'agir de :

. La défaillance d'un composant (ex : défaillance d'un détecteur de gaz).

. Une erreur humaine (ex : manceuvre incorrecte sur une vanne).

. Une condition environnementale (ex : présence d'une source d'ignition).
. Un événement initiateur (ex : surpression dans une canalisation).

3.3.7 Analyse qualitative de I'ADD

3.3.7.1 Détermination des coupes minimales
Une coupe minimale (ou minimal cut set) est I'ensemble minimal d'événements de base dont la réalisation
simultanée suffit a provoquer I'événement sommet. Si I'un des événements de la coupe ne se produit pas,

I'événement sommet ne peut pas survenir par ce chemin [53].
La détermination des coupes minimales peut étre réalisée :

o Manuellement (par inspection visuelle pour les arbres simples).
o Algorithmiquement (algorithmes de Mocus ou de Fussell-Vesely pour les arbres complexes).

o A l'aide de logiciels spécialisés (Fault Tree+, Arbre-Analyst, ITEM Toolkit) [75].

3.3.7.2 Interprétation des coupes minimales
Coupes minimales d'ordre 1 (un seul événement de base) : les plus dangereuses. Un seul événement suffit a

provoquer la catastrophe. Il faut les éliminer en priorité.

Coupes minimales d'ordre 2 (deux événements de base) : dangereuses mais nécessitant deux défaillances

simultanées.

Coupes minimales d'ordre élevé : moins probables, car nécessitant de nombreuses défaillances concomitantes

[53].
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3.3.8 Analyse quantitative de I'ADD

3.3.8.1 Données de fiabilité
Pour réaliser une analyse quantitative, il faut associer a chaque événement de base une probabilité ou un taux

de défaillance. Ces données sont issues de [75] :

. Bases de données de fiabilité industrielle : OREDA (Offshore Reliability Data), IEEE 500, MIL-HDBK-217.
. Retour d'expérience interne de I'entreprise (historique des défaillances).

o Données des fournisseurs d'équipements.

3.3.8.2 Calcul de la probabilité de I'événement sommet

La probabilité de I'événement sommet est calculée a partir des probabilités des événements de base, en

appliquant les regles de la probabilité booléenne [53] :

Formules de calcul

Porte ET : P(sortie) = P(entrée;) x P(entrée,) x ... x P(entrée, ) (événements indépendants) Porte

OU : P(sortie) = 1 - [1-P(entrée;)] x [1-P(entrée;)] x ... x [1- P(entrée, )]

Pour de faibles probabilités : P(OU) = P(entrée,) + P(entrée;) + ...

3.3.8.3 Facteurs d'importance
Les facteurs d'importance permettent d'identifier les événements de base qui contribuent le plus a la probabilité

de I'événement sommet [53] :

. Importance de Birnbaum : mesure la sensibilité de la probabilité de I'événement sommet a la variation
de la probabilité de défaillance d'un composant donné. Elle exprime dans quelle mesure une
amélioration de la fiabilité de ce composant réduirait le risque global du systéme.

. Importance de Fussell-Vesely : elle mesure la contribution globale d'un événement de base a la
probabilité de I'événement sommet, en calculant la fraction du risque total portée par I'ensemble des

coupes minimales contenant cet événement.

° Importance critique : combine I'importance de Birnbaum et la probabilité de défaillance du
composant, permettant ainsi de prioriser les actions correctives en tenant compte a la fois de la

sensibilité du systeme et de la probabilité de défaillance.
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3.3.9 Avantages de la méthode ADD

Représentation visuelle claire des relations causales, facilitant la communication [53].

Identification systématique des combinaisons de défaillances critiques (coupes minimales).
Quantification possible pour évaluer et comparer des options de réduction du risque.

Flexible et modulaire : I'arbre peut étre étendu ou modifié sans compromettre l'intégrité de la structure.

Couplable a d'autres méthodes (arbre des événements, noeud papillon) [75].

3.3.10 Limites de la méthode ADD

Complexité croissante avec la taille et la complexité du systéeme analysé [53].

Hypothése d'indépendance des défaillances : les calculs quantitatifs supposent que les événements de
base sont indépendants, ce qui n'est pas toujours le cas (défaillances de cause commune).

Disponibilité des données de fiabilité : des données précises sont nécessaires pour I'analyse quantitative
[75].

Construction subjective : le choix de I'événement-sommet et la décomposition de I'arbre comportent une

part de jugement d'expert [53].

3.4 Comparaison entre HAZOP et ADD

3.4.1 Avantages respectifs

Critére HAZOP ADD

Déductive
Approche Inductive (procédé - dangers)
(événement - causes)

Niveau de detail Moyen a fin (par noeud) Fin a trés fin
Quantification Non Oui
Visualisation Tableau Arbre graphique

Equipe pluridisciplinaire, sessions

Ressources nécessaires Analyse individuelle possible
longues
Résultats Liste de recommandations Coupes minimales, probabilités
Applicable a Nouveaux procédés et modifications Scénarios spécifiques identifies

Tableau 9 - Comparaison synthétique des méthodes HAZOP et ADD - [53, 74]
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3.4.2 Limites respectives

. La HAZOP peut étre trop vaste et trop superficielle pour analyser en profondeur un scénario spécifique
[74].
. L'ADD est par définition focalisée sur un seul événement-sommet - plusieurs ADD sont nécessaires pour

couvrir tous les scénarios d'un site [53].

3.4.3 Complémentarité des deux méthodes

HAZOP et ADD se complétent naturellement dans une démarche d'analyse des risques [53, 74]:

. La HAZOP fournit une vision panoramique de l'installation, en identifiant I'ensemble des scénarios
potentiels et en les classant par niveau de risque.
. L'ADD approfondit les scénarios critiques identifiés par la HAZOP, permettant une analyse quantitative

des causes et l'identification des combinaisons de défaillances les plus dangereuses.

ADD
(approche inductive) alimente (approche déductive)
_—>
= |dentification systématique = Analyse approfondie
des déviations d'un scénario critique
<——
= Vue panoramique du procédé valide = Coupes minimales identifiées
= Qualitatif = Quantitatif (probabilités)

Démarche combinée recommandée par les standards (CCPS, IEC) pour les sites pétroliers.

Figure 19 - Complémentarité HAZOP / ADD dans une démarche intégrée d'analyse des risques d'aprés [74], [53]
et[73].
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3.4.4 Passage de la HAZOP a I'ADD

Le passage de la HAZOP a I'ADD se fait naturellement : les déviations critiques identifiées lors de la HAZOP (celles
dont les conséquences sont les plus graves) deviennent les événements-sommet de I'ADD [74]. Cette articulation
garantit que I'ADD est focalisée sur les scénarios réellement critiques et non sur des scénarios hypothétiques

[53].

3.5 Conclusion

Les méthodes HAZOP et ADD constituent des outils complémentaires et puissants pour I'analyse des risques
dans l'industrie pétroliere [73, 74]. La HAZOP offre une approche systématique et exhaustive de l'identification
des dangers au niveau du procédé, tandis que I'ADD permet une analyse approfondie et quantitative des causes
menant aux scénarios critiques [53]. Leur application combinée, telle que nous la mettons en ceuvre au chapitre
IV sur le site SONATRACH RTI, représente une démarche rigoureuse et conforme aux meilleures pratiques

internationales de gestion des risques industriels [54].
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CHAPITRE 4 : ETUDE DE CAS INDUSTRIELLE - ANALYSE DU RISQUE D'EXPLOSION LIE AUX
FUITES D'HYDROCARBURES SUR UN SITE DE SONATRACH

Ce chapitre applique concrétement la démarche méthodologique développée précédemment. Pour assurer
une transition claire, la méthodologie est illustrée par une application sur un site industriel réel. Ce site est

exploité par SONATRACH / Activité Transport par Canalisation / Direction Régionale In Amenas (RTI).

La méthode HAZOP (Etude de Dangers et d'Opérabilité, pour "HAZard and OPerability Study" en anglais) est
utilisée pour identifier les déviations susceptibles de générer un risque d'explosion lié aux fuites

d'hydrocarbures liquides. Le site retenu est la station de pompage et de stockage d'OHANET.

4.1 Description du procédé étudié

4.1.1 Localisation et identification du site

La station de pompage OHANET se situe sur le territoire de la Daira d'In Amenas, dans la Wilaya d'lllizi, au sud-
est de I'Algérie. Elle est implantée a 120 km au sud-est d'In Amenas, a environ 1 300 km au sud-est d'Alger et a
100 km a l'ouest de la frontiere libyenne. Le site occupe un terrain plat a une altitude de 567 m. Sa superficie

totale est de 526 080 m?, dont 3 914,30 m? de surface batie.

.." 3 ] .‘
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Figure 20 - Vue satellitaire du site SONATRACH RTI — Station de pompage OHANET (SH/TRC
et SH/DP), Daira d'In Amenas, Wilaya d'lllizi
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Les principales caractéristiques administratives et opérationnelles de la station sont récapitulées dans le

tableau ci-dessous [70].

Caractéristique Valeur
Exploitant SONATRACH - activité Transport par Canalisation -
Direction Régionale In Amenas (RTI)
Localisation Ohanet, Daira d'In Amenas, Wilaya d'lllizi
Distance d'In Amenas 120 km au sud-est
Altitude 567 m
Superficie totale 526 080 m?
Surface batie 3914,30 m?
Mise en service Année 1977
Capacité de stockage totale 175 000 m3 (105 000 m? de pétrole brut + 70 000 m? de
condensats)
Classement ICPE (rubriques 1532 / 1534) | Autorisation Ministérielle (AM) - rayon d'affichage 4 km

Tableau 10 : Présentation générale de la station de pompage d'Ohanet

Activité principale

La mission de la station OHANET est de stocker et de pomper du pétrole brut et du condensat. Construite en
1977, elle compte 5 bacs a toit flottants de 35 000 m3 : 3 pour le pétrole brut et 2 pour le condensat. Elle
posséde 3 turbopompes, utilisées pour transférer le liquide. Le pétrole brut arrive par I'oléoduc OH1/30” (30
pouces de diamétre) depuis SP1 d’In Amenas. Le condensat d’Alrar, de BP et de BHP est évacué par I'oléoduc
NH2/30" (30 pouces également). Ces deux oléoducs convergent vers HEH. Parfois, |a station s’arréte : les

turbopompes sont alors arrétées et les hydrocarbures sont expédiés par gravité, sans intervention mécanique.
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Plan d'aménagement de la station de pompage OHANET

e e e e (o U Vs e e (i miteidusite (5260802 =5 7 5 T e e e e ]

PARC DE STOCKAGE — Bacs a toit flottant (@ 57 m, H 15,85 m, capacité 35 000 m?) ]

e =
| OH 30”
| (In Amenas)

| _I_, Gare racleur
arrivée OH1 30"

|

|

| NH2307
| (Champs Tarar)

Bac détente
2000 m*®
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départ NH2 30" i |
= 7 e i
Ve \ 1
| 1(] 6101A 1) | R-100
| i \\ Condensat || i Eau incendie
i \\ / 000 m*
| Salle de Batiment | : Pomperie
| controle S/Station MT | | incendie
| RS HENeC = |
| R-101
Eau incendie
| (ZONE POMPAGE / PROCESS | 18000 m*
|
| Manifold Pompes Turbopompes Séparateur SKID Comptage
| réception/expédition Booster (3 x Sulzer 4 220 kW) a filtre gaz & vannes MOV es HEH
| (Haoud El Hamra)
|
| [ RESEAU INCENDIE & UTILITES | X
|

Surface totale : 526 080 m®? — Capacité de stockage : 175 000 m? (105 000 m? brut + 70 000 m? condensats)

Figure 21 - Plan d'aménagement et disposition des installations de la station OHANET-
4.1.2 Composition et propriétés des hydrocarbures stockés

Les deux produits stockés et transportés sur le site présentent les caractéristiques physico-chimiques

Suivantes :
Caractéristique Pétrole brut Condensat
Densité liquide 801,9 kg/m? 807,0 kg/m3
Densité gazeuse 6,686 kg/m? 6,110 kg/m3
Point éclair (PE) 0°C(273K) Indéterminé, < 55 °C
Catégorie ICPE B (inflammable) B (inflammable)
Composition Mélange d'hydrocarbures Pentane plus (Cs+) a Cg
Pression de vapeur Modérée Elevée (entre GN et GPL)
Densité vapeurs / air Plus lourdes que l'air Plus lourdes que l'air
Capacité de stockage 105 000 m? (3 bacs) 70 000 m?3 (2 bacs)

Tableau 11 : Propriétés physico-chimiques des produits stockés sur le site d'Ohanet
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Le condensat présente un caractere particulierement dangereux en raison de sa volatilité élevée,
intermédiaire entre celle d'un condensat de gaz naturel et du gaz de pétrole liquéfié (GPL). Sa pression de
vapeur saturante, associée a un point éclair inférieur a 55 °C, en fait un produit hautement inflammable,
susceptible de générer rapidement un nuage de vapeurs atteignant les limites d'explosivité en cas de fuite. Les
vapeurs étant plus denses que I'air, elles tendent a s'accumuler dans les zones basses (cuvettes de rétention,

caniveaux), ce qui augmente le risque de trouver un point d'ignition.

4.1.3 Description des installations principales

Le procédé d'OHANET s'articule autour de trois zones fonctionnelles interconnectées :

Zone de réception et d'expédition : composée des gares racleurs d'arrivée (24" et 30") et de départ (30"), ainsi

gue des points d'entrée et de sortie des produits sur les oléoducs OH1 et NH2.

Figure 22 - Gare racleur arrivée de I'ouvrage OH1 du Terminal OHANET-
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Zone parc de stockage : constituée de cinq (5) bacs principaux a toit flottant de 35 000 m3 chacun (@ 57 m, H
15,85 m), répartis comme suit : 6101 A (condensat), 6101 B/C/D (brut), 6101 E (condensat), auxquels s'ajoute
un bac de détente de 2 000 m3 servant a la récupération de slop et d’eaux huileuses. Tous les bacs sont

implantés dans des cuvettes de rétention en terre munies de digues de 5 m de hauteur.

Zone pomperie / process : comprenant le manifold de réception/expédition, trois pompes Booster, trois
turbopompes Sulzer de 4 220 kW chacune, le séparateur a filtre, le SKID de gaz, le poste de comptage et les
vannes motorisées (MOV). Cette zone est complétée par la sous-station électrique (deux turboalternateurs de

800 kVA et deux groupes électrogénes de secours de 500 et 720 kVA), la salle de contréle et un réseau

d'incendie complet.

Figure 23 : Parc de stockage du Terminal OHANET - bacs a toit flottant -

Le réseau d'incendie représente une infrastructure de sécurité majeure du site, constitué de deux bacs d'eau
de 18 000 m3 chacun (R-100 et R-101), complétés par un bac de 2 000 m3 et une piscine de 2 000 m3, soit au
total 40 000 m? d'eau anti-incendie. La pomperie incendie comprend trois électropompes SIEMENS (P-
002A/B/C, 1 115 m3/h a 15 bar) et trois motopompes CATERPILLAR (P-003A/B/C, 1 115 m3/h a 15 bar) en
redondance, complétées par deux pompes jockey, des électropompes a mousse haute pression (90 bar) et un

systeme de protection par mousse sur les bacs de stockage.
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Coupe schématique du bac de stockage 6101 E — Condensat 35 000 m?

(Bac a toit flottant — @ 57 m, H 15,85 m, conforme normes API 650 / ASTM)

Déversoirs a mousse (15 unités au total)
Systeme de protection Halon

T 1§ A I
S
[B] Joint toit flottant
Etanchéité dégradée @
[A] Robe (virole)™~~_ TOIT FLOTTANT (pantographe)
Corrosion / fissures W T T ST S T T T AR i T e T i L i
~
. " Joint d’étanchéité périphérique
\\\\\
e > H 15,85 m
CONDENSAT | ®
Remplissage Densité = 807 kg/m’ — Point éclair < 55 °C — Catégorie B
036/30/24" Inflammable — Vapeurs plus lourdes que I’air Bi
Dique ' . que
5m MOV D Trou d’homme 5m
=
Cuvette de rétention en terre (étanche) “““;lll(‘;g 24" ":"':"r;

=

4

7/
7
[C] Fond / soudures —

@ 57 m (diametre)

Figure 24 - Coupe schématique du bac de stockage 6101 E (condensat 35 000 m?) -

Identification des équipements critiques

L'identification des équipements critiques constitue une étape préliminaire indispensable a I'application de la
méthode HAZOP. Sont considérés comme critiques les équipements dont la défaillance peut entrainer,
directement ou indirectement, une perte de confinement des hydrocarbures liquides ou gazeux, et donc un
risque d'incendie ou d'explosion. L'inventaire ci-dessous est établi a partir du document interne de

SONATRACH RTI intitulé « Description du site OHANET »
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4.1.4 Liste des équipements critiques

Turbopompes

principales

Gares racleurs arrivée

Gares racleurs départ

Manifold

eaux huileuses

Equipement Tag / Repére Fonction Caractéristiques
Toit flottant - @ 57 m x H
Bac stockage condensat 6101 A Stockage condensat
15,85 m - 35 000 m?
Bac stockage brut 6101 B Stockage pétrole brut Toit flottant - 35 000 m?
Bac stockage brut 6101 C Stockage pétrole brut Toit flottant - 35 000 m3
Bac stockage brut 6101 D Stockage pétrole brut Toit flottant - 35 000 m?
Toit flottant pantographe
Bac stockage condensat 6101 E Stockage condensat
-35000 m3
Récupération slop et
Bac de détente 2000 m?

Pompage vers oléoduc

3 x Sulzer 4 220 kW

(actuellement hors service)

Réception oléoducs

24" et 30"

Expédition vers HEH

2 x 30" (OH1 et NH2)

Distribution/collection

Vannes MOV intégrées

MOV-404, Sectionnement booster
Vannes motorisées Fermeture sur ESD

MOV-409 30"

Electropompes SIEMENS
Pomperie incendie P-002A/B/C Eau incendie principale (2 unités, 150 m3/h
chacune)
Pomperie incendie Eau incendie secours Motopompes CATERPILLAR
. P-003A/B/C
diesel (2 unités 200 m3/h chacune)
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40 000 m3
(02 bacs de 18 000 m3 +
Réserve d’eau incendie | R-100/R-101 Stockage eau incendie
bac 2000 m3 +
piscine 2 000 m3)
Unité de Stockage et
Stockage et injection Systéme de lutte anti-
Dosage d'émulseur
de mousse incendie incendie
(USD)

Tableau 12 Liste des équipements critiques de la station de pompage d'Ohanet

4.1.5 Cartographie des phénomeénes dangereux et des zones sensibles

Selon le document interne SONATRACH RTI [70], les phénoménes dangereux identifiés sont : les bacs de
stockage (brut/condensats), les pompes boosters, les canalisations, les gares de raclage, les manifolds, les bacs
de détente, les séparateurs et les joints d’étanchéité. Les points névralgiques (risque maximal) sont les
cuvettes de rétention, les toits flottants (risque d’enfoncement/éjection) ainsi que les scénarios de feu de

cuvette, de boil-over et d’effets en chafne.
Les turbopompes SULZER et pompes booster, ne sont pas opérationnelles.

4.1.6 Sélection du noeud d'étude HAZOP

L’analyse comparative des risques associés a chaque équipement critique permet de retenir comme nceud

d’étude le plus significatif le bac de stockage de condensat 6101 E
(35 000 m3). Ce choix se justifie par la conjonction simultanée des facteurs aggravants suivants :

. Volume de stock considérable (35 000 m® de condensat), représentant a lui seul 50 % de la capacité
totale de stockage de condensat du site et 20 % de la capacité totale d'hydrocarbures, avec une

concentration énergétique potentiellement exceptionnellement élevée.

. Caractére hautement inflammable du condensat (catégorie B, point éclair < 55 °C, volatilité
intermédiaire entre celle du gaz naturel et du GPL) générant des vapeurs explosives plus denses que

I'air, susceptibles de s'accumuler dans la cuvette de rétention.

. Configuration architecturale du bac a toit flottant pantographe, dont le joint d'étanchéité périphérique
constitue un point de fuite potentiel privilégié, soumis a une dégradation continue due aux phénomeénes

de respiration thermique, d'usure mécanique et de vieillissement des matériaux.
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. Conditions climatiques extrémes du site saharien (températures de surface dépassant 50 °C en été,
écarts thermiques journaliers importants, foudre lors des orages d'été) accélérant la dégradation des

étanchéités et favorisant la vaporisation du condensat.

) Proximité immédiate des autres bacs de stockage (B, C, D, A) du méme parc, créant un risque d'effet

domino en cas d'incendie ou d'explosion non maitrisés sur le bac 6101 E.

b I
usD
i
A o
|
|
R 1 il
! [
I i
BAC 6101E = ! I
=S —a T
T |
I

Figure 25 - Plan de masse du nceud HAZOP étudié — Bac 6101E-

4.2 Application de la méthode HAZOP

4.2.1 Rappel méthodologique

La méthode HAZOP (HAZard and OPerability Study), normalisée par la norme CEI 61882 :2016, est une
démarche d'analyse systématique qualitative des risques. Elle repose sur |'application de mots-guides a des
parameétres de procédé caractérisant un nceud d'étude, afin d'identifier des déviations par rapport a
I'intention de conception. Pour chaque déviation, I'équipe d'analyse identifie les causes plausibles, les
conséquences éventuelles, les barrieres de sécurité existantes et, le cas échéant, propose des

recommandations correctives.

Les mots-guides utilisés dans la présente étude, conformément a la norme, sont les suivants :
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Mot-guide Signification
NON / PAS Absence totale du parameétre par rapport a la valeur attendue
(ou ABSENCE)
PLUS Augmentation quantitative du parametre (niveau, pression, température)
MOINS Diminution quantitative du paramétre
EN PLUS DE Présence d'un composant supplémentaire non prévu
UNE PARTIE DE Composition partielle ou incompléte
CONTRAIRE, RETOUR Inversion du sens d'écoulement ou de la fonction
AUTRE QUE Substitution compléte, perte de confinement, état autre que prévu
(ou different de)

Tableau 13 : Mots-guides utilisés dans I'analyse HAZOP

4.2.2 Définition du nceud d'étude
Le nceud retenu pour la présente analyse, conformément a la justification développée en section 4.1.6, est

défini comme suit

NCEUD HAZOP N° 1
Désignation : Bac de stockage de condensat 6101 E (@ 57 m x H 15,85 m, capacité 35 000 m3).

Type : Réservoir cylindrique a toit flottant pantographe, conforme aux normes API 650 / ASTM. Fluide

stocké : condensat (densité 807 kg/m3, point éclair < 55 °C, catégorie B inflammable).

Intention de conception : Stocker le condensat a pression atmosphérique en assurant le confinement
intégré dans une cuvette de rétention en terre munie de digues de 5 m, en attente de pompage vers

['oléoduc NH2 30".

Scénario critique unique retenu : Perte de confinement par fuite ou rupture, susceptible de générer un

épandage dans la cuvette (feu de nappe), une explosion de la phase gazeuse du réservoir ou, dans des

conditions défavorables, une explosion en nuage non confiné (UVCE).
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Les parametres de fonctionnement nominal du noeud, qui serviront de référence pour identifier les

déviations, sont synthétisés ci-apres.

Paramétre Valeur de conception Valeur d'exploitation normale

Pression (P) Atmosphérique (toit flottant) 10°Pa =1 bar

Ambiante (variations
Température (T) -5°Ca +50 °C selon saison
saisonniéres)

Variable selon mouvements

Niveau (L) Hauteur utile : 14,5 m maximum
transferts
Composition Condensat Cs+ (Pentane plus) Catégorie B inflammable
Robe acier visiéres + fond + toit i
Confinement Etanchéité integre
flottant
Cuvette de rétention Digue 5 m - étanche Vide en exploitation normale

Tableau 14 : Parameétres de fonctionnement nominal du nceud d'étude

4.2.3 Tableau HAZOP du nceud Bac de stockage condensat 6101 E

Le tableau ci-aprés présente I'analyse HAZOP compléte du nceud retenu, centrée sur le scénario critique
unique de perte de confinement et d'explosion en nuage (UVCE). Sept déviations significatives ont été
identifiées lors d’un balayage systématique des parametres Niveau, Pression, Température, Composition et

Confinement, combinés aux mots-guides correspondants.

Pour chaque déviation, les causes plausibles, les conséquences potentielles, les barrieres de sécurité existantes

et les recommandations d'amélioration sont présentées.
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i Apres
Avant Protection Apres
Mot- ) ) ; ) recommandat
. réduction SR réduction on
IN°| Parametre |BYide| pgayiation Causes possibles Conséquences Recommandations
(Safeguards)
G|P| C G|P| C G|P|C
» Défaillance du » Débordement du » Détecteurs de » R1 Tester
détecteur de niveau |condensat par- niveau Haut (LSH) et périodiquement
Haut (LSH) ou de dessus le toit Haut-Haut (LSHH) (mensuel) la boucle de
I'alarme Haut-Haut (flottant avec report en salle fermeture automatique
(LSHH) de controle LSHH/MOQV (PV signé)
» Surverse
» Défaillance du inondant la cuvette » Fermeture » R2 Doubler le
systeme de de rétention automatique de la détecteur de niveau
fermeture . L ) vanne MOV sur seuil par un dispositif
s » Emission massive
1.1 Niveau pPLUS [~ U~ automatique de la 4|4 LSHH 3|3]| A [redondant 2|2
i d de vapeurs
remplissage au \ - nne motorisée indépendant

bac 6101 E
(niveau
supérieur au
niveau Haut-
Haut de

sécurité)

(MOV)

inflammables

(denses que I'air)

» Inflammation
immédiate (feu de
nappe) ou retardée

(UVCE)

» Cuvette de
rétention en terre
volume utile 48 000
m3 > 35000 m3

» Coordination
opérationnelle avec

la station SP1

(technologie

différente)

» R3 Renforcerla
coordination en temps
réel avec la station SP1

via le systeme SCADA
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» Mauvaise
coordination temps
réel avec la station
amont SP1 d'In

Amenas

» Erreur opérateur
(mauvaise lecture,

indication erronée)

(consignes

formalisées)

» Rondes opérateurs

toutes les 2 heures

» Des campagnes de
jauge manuelle
menées par les

opérateurs.

» Indicateur de

niveau a réglette
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1.2

Confinement

NON

» Perte de
confinement
lpartielle
fuite sur la
robe (viroles

inférieures)

» Corrosion
généralisée ou
localisée des

viroles inférieures

» Erosion par
sables en
suspension (climat

saharien)

» Défaut de
construction
(soudure, qualité

matériau)

» Choc mécanique
(chute d'objet,

collision)

» Emission de
condensat liquide
formant une nappe

dans la cuvette

» Evaporation
rapide (vapeurs Cs+
denses) formation
d'un nuage

inflammable
» Inflammation

Immédiate - feu

de nappe (Pool Fire)

» Inflammation
différée -
explosion de
vapeurs (UVCE) si
conditions

favorables

» Inspection
programmée des
iroles (mesure

d'épaisseur)

» Cuvette de
rétention en terre,
olume utile 48 000

m3 (digues de 5 m)

» Détecteurs de

niveau Haut et Bas

» Toit flottant
pantographe (limite
I'évaporation en

régime normal)

» Réseau eau
incendie 40 000 m3
(bac 2 000 m3

» R4 Installer
détecteurs gaz ATEX
(alarme a 30 % LIE, ESD
a 60 % LIE) +
détecteurs liquide en
cuvette, report salle de

controle

» R5 Installer des
vannes motorisées a
sécurité positive en
pied de bac (lignes
remplissage /

soutirage)

» R6 Renforcer le
contréle des viroles par
CND (ultrasons +
radiographie) sur toute

la hauteur
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» Tassement
différentiel du sol

(fondation)

» Vieillissement
structurel (fatigue

cumulative)

+ piscine 2 000 m3)

» 2 motopompes

(200
m3/h) + 2

Electropompes (150

m3/h) en redondance

» Revétement
intérieur du fond de

bac par résine époxy.

» Protection assurée
par un systeme de
protection

cathodique.

» R7 Vérifier
I'étanchéité des digues
de rétention et leur
résistance a |'effet de

vague

» R8 Mettre en place
un programme LDAR

avec caméra IR-OGlI
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1.3

Confinement

NON

» Rupture
catastrophiq-
ue de la robe

du bac

» Choc mécanique
violent (projectile,

véhicule lourd)

» Affaissement
majeur du sol
défaillance des

fondations

» Déversement
instantané des 35
000 m3 de

condensat

» Effet de vague
risque de
débordement de la

cuvette

» Cuvette de
rétention de volume
suffisant (48 000 m3
> 35000 m3)

» Digues en terre de

5 m de hauteur

» R9 Réaliser une

étude spécifique de

|'effet de vague

» R10 Installer des
vannes ESD a sécurité

positive (couplé a R5)
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1.4

Pression

PLUS

» Supression

interne dans

le ciel gazeux
du bac

» Surpression
interne extréme
(blocage du toit
flottant, voir 1.4)

» Défaut structurel
majeur (fatigue,
défaut de soudure

non détecté)

» Evénement
externe
exceptionnel

(séisme, sabotage)

» Formation rapide
d'un nuage de
vapeurs (UVCE

possible)

» Surpression : 50

mbar a 450 m,

140mbar a 210 m,
170mbar a 182 m,
200 mbar a 156 m
(réf. EDD §8.11.1
[71])

» Atteinte du parc
voisin SH/DP situé
al75 m - scénario

PPI

» Effet domino sur
les bacs voisins

6101A/B/C/D

» Inspection
structurelle

programmée

» Plan d'Opération
Interne (POI) en

place

» R11 Elaborer le Plan
Particulier
d'Intervention (PPI)
avec la wilaya d'lllizi
(obligation légale seuil

haut)

» R12 Mettre en place
des barrieres physiques
antichoc (merlons,
blocs béton) autour du

bac
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1.5

Température

PLUS

» Echauffement
anormal du bac
ou de son

contenu

» Présence d'un
point chaud a
proximité
(équipement,

véhicule, soudure)

» Rayonnement
thermique d'un
incendie sur bac
voisin (effet

domino)

» Exposition solaire
prolongée en été

saharien (T > 50 °C)

» Frottement
mécanique
anormale sur le toit

flottant

» Augmentation de
la pression de
vapeur du

condensat

» Vaporisation
accélérée et
émission de

vapeurs

» Formation plus
rapide d'un nuage

inflammable

» Risque de boil-
over en cas

d'incendie déclaré

» Distance de
sécurité
réglementaire entre

bacs

» Cuvettes de
rétention séparées

pour chaque bac

» Inspection

programmée

» Couronne de
refroidissement par
sprinklage (état a

érifier)

» R13 Installer ou
exploiter des sondes de
température sur les

viroles avec alarme

» R14 Remettre en état
la couronne de
refroidissement par

sprinklage de la robe

» R15 Interdire toute
opération a chaud a
proximité immédiate
sans Permis de Feu

(PTW)
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1.6

Composition

EN
PLUS
DE

» Présence d'eau
ou de matiéres
inertes dans le
condensat

istocké

» Décantation
naturelle d'eau

libre du condensat

» Entrainement
d'eau depuis

['oléoduc NH2

» Condensation
interne par
variation

thermique

» Défaut de purge
périodique du fond

de bac

» En cas d'incendie
: risque de boil-over
(ébullition du fond

d'eau)

» Débordement
brutal de liquide en

feu (effet de vague)

» Aggravation
considérable des
conséquences d'un

sinistre initial

» Corrosion
accélérée du fond

du bac

» Procédure de
purge d'eau du fond

du bac

» Programme de

drainage périodique

» R16 Formaliser la
fréquence de purge
(mensuelle) avec

proces-verbal signé

» R17 Installer un
détecteur d'interface
eau/condensat avec
alarme en salle de

controle
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1.7

Environneme
nt (sources

d'ignition)

EN
PLUS
DE

» Présence d'une
isource d'ignition
(foudre,étincelle

, flamme)

» Foudre lors
d'orages sahariens
(paratonnerre
absent, mise a la

terre insuffisante)

» Etincelle
électrostatique
(transfert rapide

non maitrisé)

» Etincelle
mécanique (outil
non ATEX, choc

métal/métal)

» Travaux a chaud
sans permis

(soudure, meulage)

» Retour de
flamme depuis
évenet ou

installation voisine

» Inflammation
directe des vapeurs

présentes

» Explosion de la
phase gazeuse
interne du bac
(effets identiques

1.3)

» Effet missile
(expulsion du toit

flottant)

» Incendie de la
nappe résiduelle

(Pool Fire)

» Mise ala terre du

bac

» Procédures de
Permis de Travail

(PTW)

» Outils ATEX
certifiés en zone

classée

» Présence de
paratonnerres a
proximité de chaque
bac, installés au
niveau des cuvettes

de rétention

» R18 Vérifier

» R19 Mettre a jour la
classification ATEX des
zones (0/1/ 2 selon
ATEX 137) et

matérialiser les zones

personnel aux risques
d'inflammation par
étincelle (statique,

outils non certifiés)

» R21 Installer un
paratonnerre dédié au
bac 6101 E avec
vérification annuelle de

la résistance
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4.2.4 Synthese de I'analyse HAZOP

L'analyse HAZOP du bac de stockage de condensat 6101 E a permis d'identifier sept déviations significatives
couvrant les principaux parameétres opératoires. Toutes ces déviations convergent vers le méme scénario
d'accident majeur : la perte de confinement du condensat suivie d'une explosion en nuage (UVCE). Parmi ces

déviations, la déviation
La perte de confinement par fuite ou rupture de la robe du bac
Se distingue comme le scénario critique central pour les raisons suivantes :

° Probabilité d'occurrence non négligeable : la robe du bac est soumise en permanence a la pression
hydrostatique de 35 000 m3 de condensat, a la corrosion due a I'érosion des sables sahariens, aux
contraintes thermiques des cycles jour/nuit (écarts pouvant dépasser 30 °C en intersaison), au
vieillissement des soudures et au risque de défaillance mécanique cumulative selon le retour

d'expérience industriel.

. Gravité maximale des conséquences : selon un document interne, un événement de type UVCE sur le
bac 6101 E génére des effets de surpression de 50 mbar (effet thermique sur les personnes) jusqu'a 450
m et de 140 mbar (seuils des effets domino) jusqu'a 210 m, ce qui dépasse les limites de I'établissement
et atteint le parc voisin de SH/DP (a 175 m). Ce scénario releve donc d'un Plan Particulier d'Intervention

(PPI) conformément a la loi n° 04-20.

. Caractéristiques physico-chimiques aggravantes du condensat : le caractere intermédiaire du condensat
entre le gaz naturel et le GPL (volatilité élevée, point éclair < 55 °C, vapeurs plus denses que |'air)
favorise simultanément la formation rapide d'un nuage inflammable et son accumulation dans les zones

basses du site (cuvette de rétention, caniveaux), avec un risque accru de trouver un point d'ignition.

. Lacunes dans les barrieres de prévention identifiées : absence de vannes motorisées a sécurité positive

au pied du bac, contrdle du virolage a renforcer, contréle des murs de rétention insuffisant.

) Effet domino potentiel : la proximité immédiate des bacs 6101 A, B, C et D, dans le méme parc de
stockage, crée un risque d'extension du sinistre a I'ensemble du parc en cas d'incendie ou d'explosion

non maitrisés, multipliant les conséquences par un facteur de 4 a 5.
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Les six autres déviations identifiées (sur-remplissage, fuite du joint du toit flottant, surpression interne,
échauffement anormal, présence d'eau, choc/étincelle) constituent autant de voies d'accés au scénario

critique central.

Elles doivent par conséquent faire I'objet d'un suivi Rigoureux dans le cadre du systéme de management HSE

de la station, chaque barriere défaillante augmente la probabilité globale d'occurrence du scénario UVCE.

4.3 Application de la méthode ADD
4.3.1 Rappel méthodologique

L’Analyse par arbre de défaillances (ADD), ou Fault Tree Analysis (FTA), est une méthode déductive
normalisée (CEl 61025). Elle consiste a identifier un événement redouté (sommet de I'arbre) et a décomposer
systématiquement les combinaisons de défaillances élémentaires (événements de base) susceptibles de le

provoquer, a l'aide des portes logiques ET et OU.

4.3.2 Définition de I’événement sommet
Conformément aux résultats de I'analyse HAZOP (section 4.2), I'événement redouté retenu est :

UVCE (Unconfined Vapor Cloud Explosion) sur le bac de stockage de condensat 6101 E

Définition : Explosion d’un nuage de vapeurs inflammables non confiné, générant une onde de surpression

susceptible d’atteindre les installations voisines et de provoquer un effet domino.
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UVCE sur bac 6101 E
[

Présence d'un nuage

Présence d'une source
inflammable d'ignition efficace

)

Fuite directe de vapeur  Fulte liquide +
évaporation rapide
E9:
Foudre

I

Fulte de liquide Condilltons 'avcfrables
a I'évaporation

B

Figure 26 - Arbre des défaillances (ADD) de I'UVCE sur le bac 6101E -

E10:
Etincelle
électrostatique

E12:
Travaux a
chaud sans
permis

E13:

Retour de
flamme

E1:
Dégradation
joint toit
flottant

E2:
Défaut évent /
soupape

E4:
Débordement
par sur-
remplissage

E3:

E6:
Rupture

ES:
Rupture de
canalisation

Fuite virole
par corrosion

du bac

4.3.3 Calcul des probabilités des événements de base
Conformément au schéma de I'arbre de défaillances (Figure 4.6), les événements de base sont au nombre de
treize (E1 a E13). Leurs probabilités annuelles d'occurrence sont estimées a partir de retours d'expérience

internationaux (OREDA, APl 581, HSE) et des conditions spécifiques du site d'Ohanet (températures, vents,

foudre). Le tableau ci-dessous présente ces probabilités.

) Probabilité
Code Evénement de base Source / Justification
annuelle (P)

Dégradation du joint du toit

OREDA [41] / Usure mécanique et
El 3,0x 1072
flottant climat saharien (sable, vent, UV)
INERIS [24] / Blocage ou tarage
E2 Défaut d'évent / soupape 1,0x 103
inapproprié
AP| 581 [68] / Corrosion externe
E3 Fuite sur virole par corrosion 2,0x10%

due a I'humidité et aux sables
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Débordement par sur-

REX Buncefield [4] / Erreur

E4 1,0x 103 opérateur + défaillance de la
remplissage
détection
Rupture de canalisation AP| 581 [68] / Corrosion interne ou
E5 2,0x 10*
(raccordement) choc mécanique
REX Ambeés (2007) [34] /
E6 Rupture catastrophique du bac 5,0x10° Evénement trés rare mais gravité
maximale
Données climatiques [74] /
Température > 35 °C (conditions
E7 4,0x 101 Condition présente 4 mois/an (40
favorables)
%)
Vent < 2 m/s (conditions Données climatiques [74] / Vents
E8 2,0x10?
favorable) calmes 20 % du temps
Foudre [69] / Absence de
E9 Foudre 1,0 x 102
paratonnerre dédié
Etincelle électrostatique API RP 2003 [69] / Mise a la terre
E10 2,0x 1073
(transfert) partiellement insuffisante
REX [34] / Respect des permis de
E11 Flamme nue 3,0x10%
travail (PTW) présumé
REX [34] / Non-respect ponctuel
E12 Travaux a chaud sans permis 1,0x 103
des procédures
Retour de flamme (installation
E13 1,0x 10 EDD [71] / Faible probabilité

voisine)

Tableau 15 : Probabilités annuelles des événements de base
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4.3.4 Calcul des probabilités des sous-branches et de I'événement sommet (UVCE)
Nous utilisons les regles classiques de I'algébre booléenne pour les portes ET et OU afin de remonter de la base

vers le sommet de I'arbre.
Lois de composition
Porte ET: Per=P(A) x P(B)
Porte OU: Poy=1-[(1-P(A))x (1 - P(B)) x...]
Branche Al - Probabilité de fuite directe de vapeur (porte OU entre E1 et E2)
Paz=1-(1-Pg)x(1-Pe)=1-(0,97) % (0,999) = 3,10 x 102 an™*

Branche A2 - Probabilité de fuite liquide + évaporation rapide

Cette branche est une porte ET entre « Fuite de liquide » (porte OU entre E3, E4, E5, E6) et « Conditions

favorables a |'évaporation » (porte ET entre E7 et ES8).

o Sous-branche « Fuite de liquide » (porte OU : E3 U E4 U E5 U E6)
Pliquide = Pe3 + Pes + Pes + Pees
=2,0x10%+1,0x10°+2,0x10*+5,0x10°~1,41x 10% an*
. Sous-branche « Conditions favorables a I'évaporation » (porte ET : E7 N E8)
Pconditions = Pe7 % Pes = 0,40 x 0,20 = 8,0 x 102 an™
. Probabilité totale de la branche A2 (porte ET)
P2 = Pliquide X Pconditions = 1,41 x 10° x 8,0 x 102 = 1,13 x 10 an™
Probabilité totale de la branche « Présence d'un nuage inflammable » (P_NI)
La branche principale « Présence d'un nuage inflammable » est une porte OU entre Al et A2.
Pnvi=1-(1-Pas) x(1-Pa)=3,11x10%an*

Note : la contribution du scénario A2 au risque global est négligeable par rapport a celle du scénario A1, ce qui

confirme I'analyse qualitative.
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Branche B - Probabilité de « Présence d'une source d'ignition efficace » (P_SI)

Cette branche est une porte OU reliant E9, E10, E11, E12 et E13.

Ps=1- (1 - PE9) X (1 - PElO) X (1 - PEll) X (1 - PElZ) X (1 - PE13)

Psi=1-(1-1,0x1072) x (1 - 2,0x1073) x (1 - 3,0x107%) x (1 - 1,0x1073) x (1 - 1,0x107%)
Ps= 1,34 x 102 an!

Probabilité de I'événement sommet (UVCE)

L'événement sommet est une porte ET entre les branches A et B.

Puvce = Pni % Ps;

Puvce = Pnix Psj= 3,11 x 107? x 1,34 x 1072

Interprétation physique

En I'état actuel des installations, la probabilité d'occurrence d'une UVCE sur le bac 6101 E est d'environ une fois
tous les 2 400 ans. Ce chiffre, bien que faible a I'échelle humaine, est jugé significatif en termes de risque
industriel majeur pour une installation classée « Seuil Haut », conformément a la réglementation algérienne
(Décret n° 06-198 [66]) et aux pratiques internationales (UK HSE [73], INERIS [72]). Il justifie pleinement la mise

en place de barrieres de sécurité supplémentaires.

4.3.5 Identification et analyse des coupes minimales

Une coupe minimale est la combinaison la plus simple d'événements de base dont la conjonction conduit a
|'événement sommet. L'analyse des coupes minimales permet d'identifier les chemins critiques a prioriser dans

un plan d'action de sécurité. Conformément a la logique de I'arbre, les coupes minimales sont les suivantes :

Coupe Evénements impliqués Probabilité combinée Contribution
c1 E1 n {E9...E13} 3,0x1072 x 1,34x1072 = 4,01x10~* 96,6 %
Cc2 E2 N Source d'ignition 1,0x1073 x 1,34x1072 = 1,34x10°° 3,1%
c3 E3 N E7 N E8 N Source d'ignition | <2,0x10™* x 0,40 x 0,20 x 1,34x1072 = 2,14x10~7 =0%
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ca E4 n Source d'ignition 1,0x1073 x 1,34x107%2 = 1,34x10°° 3,1%
c5 E5 N E7 N E8 N Source d'ignition | £2,0x10™ x 0,40 x 0,20 x 1,34x1072 = 2,14x10~7 =0%
c6 E6 N E7 N E8 N Source d'ignition | <5,0x107¢ x 0,40 x 0,20 x 1,34x1072 = 5,35x10"° =0%

Tableau 16 : Coupes minimales et leur contribution au risque global

Enseignement stratégique

La coupe C1 est le scénario dimensionnant de I'étude, représentant plus de 96 % de la probabilité totale de

['UVCE. Ce résultat confirme que I'effort de prévention doit se concentrer sur deux axes principaux :

1. Inspection et maintenance des joints du toit flottant (E1).

2. Maitrise des sources d'ignition, en particulier de la foudre (E9), qui constitue I'événement le plus probable

de cette branche.

4.3.6 Analyse de sensibilité : évaluation des recommandations

L'application des recommandations issues du tableau HAZOP (section 4.2.3) permet d'évaluer leur efficacité a

réduire le risque. Les mesures les plus influentes sont les suivantes :

Nouvelle Facteur de
Recommandation Effet sur les probabilités
probabilité P’ réduction
Réduction de Ps; d'un facteur 3 : de 1,34x1072 P'uvce =
R1 : Détecteurs gaz ATEX x 3,0
a4,45x1073 1,38x10™*
Réduction de P_Liquide d'un facteur 3 : de
R2 : Vannes motorisées P'uvce = x 1,0 (faible
1,41x107% 2 4,68x1074. L'impact sur Py, est
ESD en pied de bac 4,14x10* impact isolé)
faible car A1 (joint toit) domine 2 99 %
Réduction de E9 d'un facteur 5 : de 1,0x1072 P'uvce =
R21 : Paratonnerre dédié x 2,5
a2,0x1072 - P passe a 5,39x1073 1,68x1074
Application combinée Réduction globale par combinaison des trois P'uvce =
x 7,5
(R1, R2, R21) mesures 5,57x1075 an™

Tableau 17 : Evaluation quantitative de I'efficacité des recommandations principales
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Conclusion de I'analyse de sensibilité

La mise en ceuvre simultanée des recommandations R1, R2 et R21 permet de réduire la probabilité annuelle
de I'yvce d'un facteur 7,5, la faisant passer de 4,16 x 10™* /an a 5,57 x 107> /an. Ce niveau de risque est alors

acceptable selon les seuils de la grille de criticité de I'INERIS [72]

(Classe D = Probabilité € [1,0x10°°; 1,0x107%] et Gravité = 5 = plage jaune/orange, tolérable sous condition

ALARP [73]). Il démontre la pertinence technico-économique du plan d'action proposé.

Conclusion générale de I'ADD
L'application de I'Analyse par Arbre de Défaillances (ADD) au bac de stockage de condensat 6101 E

a permis de :

1. Valider quantitativement I'analyse HAZOP : en démontrant que la dégradation du joint du toit flottant
(E1), combinée a une source d'ignition (B)- en particulier la foudre (E9) - représente
96,5 % du risque total d'uvce. Ce résultat identifie clairement la cible prioritaire des actions de
maintenance.

2. Quantifier I'état actuel du risque : la probabilité d'yyce estimée est de 4,16 x 10~* /an, ce qui correspond
a un niveau de risque significatif nécessitant une intervention immeédiate selon la réglementation en
vigueur.

3. Démontrer I'efficacité des mesures de sécurité : les recommandations R1 (détection de gaz), R2 (vannes
ESD) et R21 (paratonnerre) permettent de réduire la probabilité d'occurrence d'un facteur 7,5, la rendant
acceptable (5,57 x 1075 /an, inférieure a 1 x 10~* /an).

4, Fournir une base pour le Systeme de Gestion de la Sécurité (SGS) : I'ADD permet d'orienter les ressources
financiéres et humaines vers les systemes critiques (joints de toit flottants, protection contre la foudre,
systemes de détection et de sectionnement). Elle est un outil indispensable pour élaborer le Plan
Particulier d'Intervention (PPI) et les Eléments Importants pour la Sécurité (EIPS) définis au Chapitre 10

de I'Etude de Dangers.
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Conclusion générale

Le présent mémoire avait pour ambition d'analyser et de gérer le risque d'explosion lié aux fuites
d'hydrocarbures (pétrole brut, condensats et GNL) sur un site industriel de SONATRACH, en mobilisant de
maniére complémentaire les méthodes HAZOP et ADD. A l'issue de ce travail, plusieurs constats et apports

peuvent étre dégagés.
Syntheése des résultats

Le premier chapitre a établi le cadre de connaissances indispensable a I'étude : la nature et les propriétés
physico-chimiques des hydrocarbures manipulés, ainsi que les mécanismes de fuite et les phénomeénes
d'explosion qui peuvent en résulter. L'analyse comparative des dangers propres au pétrole brut, aux condensats
et au GNL a montré que ces trois familles de produits, bien qu'appartenant toutes a la méme famille des
hydrocarbures, présentent des profils de risque différents nécessitant des approches de prévention adaptées.
Les retours d'expérience tirés des accidents majeurs - Skikda 2004, Buncefield 2005, Texas City 2005, Piper Alpha
1988, Flixborough 1974 - ont rappelé concretement |'importance d'une démarche structurée de gestion des

risques.

Le deuxiéme chapitre a précisé le cadre méthodologique de la gestion des risques industriels : définitions du
danger et du risque, méthodes d'évaluation, barrieres de sécurité préventives et protectrices, défense en
profondeur et réglementation applicable (algérienne et internationale). Ce cadre a permis de positionner les

méthodes HAZOP et ADD parmi I'ensemble des outils disponibles.

Le troisieme chapitre a présenté en détail ces deux méthodes : leur historique, leurs principes méthodologiques,
leur terminologie, leur procédure d'application, ainsi que leurs avantages et leurs limites respectifs. La
complémentarité entre la HAZOP (approche inductive et exhaustive) et I'ADD (approche déductive et

guantitative) a été mise en évidence, ce qui justifie le choix de leur application combinée.

Les trois chapitres théoriques ont permis de construire un cadre rigoureux pour la compréhension et la gestion
du risque d’explosion dans les installations pétrolieres. Les concepts fondamentaux, les méthodes d’analyse et
les outils méthodologiques présentés constituent une base solide pour toute démarche d’analyse des risques

industriels.
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Apports du mémoire
Ce mémoire présente plusieurs apports sur les plans académique et méthodologique.

Sur le plan méthodologique, il illustre concretement comment articuler les méthodes HAZOP et ADD dans une
démarche cohérente, ou la HAZOP offre une vision panoramique et I'ADD approfondit les scénarios critiques.
Cette articulation, parfois théorique dans la littérature, est rarement étayée par des exemples industriels

complets.

Sur le plan pédagogique, ce mémoire propose une présentation structurée et illustrée des concepts
fondamentaux de la sécurité des procédés, qui peut servir de base a la formation des futurs ingénieurs HSE de

I'industrie pétroliere algérienne.
Perspectives

Les perspectives ouvertes par ce travail sont nombreuses :

. Etendre I'analyse a I'ensemble des nceuds critiques du Terminal SP1, puis aux autres installations de la
RTI.
. Mettre en ceuvre un retour d'expérience structuré pour alimenter une analyse ADD plus précise avec

des données de fiabilité spécifiques au site.

. Compléter I'analyse par un volet « facteurs organisationnels et humains » en utilisant des méthodologies
adaptées (HRA - Human Reliability Analysis, ATHEANA, CREAM).

. Intégrer des outils numériques modernes (jumeaux numériques, intelligence artificielle pour la
détection précoce des dérives) a la démarche de gestion des risques.

. Etudier I'application de la méthode LOPA (Layer of Protection Analysis), qui permet une évaluation semi-

guantitative et compléte, utilement complémentaire a la combinaison HAZOP/ADD.

88



Conclusion générale

Conclusion finale

La gestion du risque d’explosion lié aux fuites d’hydrocarbures (pétrole, condensats et GNL) ne peut reposer sur
une logique uniguement réactive intervenir aprés l'accident. Elle impose une approche proactive et
systématique, s’appuyant sur des méthodes reconnues et appliquées avec rigueur. Les méthodes HAZOP et ADD,
par leur complémentarité, constituent un cadre particulierement adapté a I'analyse des scénarios de fuite et
d’explosion. Leur application au site industrielle de SONATRACH, telle que présentée dans ce mémoire, illustre
comment une démarche formalisée d’identification des dangers et de quantification des conséquences peut
contribuer efficacement a la prévention des explosions, a la réduction de la vulnérabilité des installations et a la

protection des personnes, des biens et de I'environnement.

Au terme de ce travail, nous espérons avoir apporté, modestement, une contribution a I'amélioration de la
maitrise du risque d’explosion par fuites d’hydrocarbures dans le secteur pétrolier algérien, et fourni aux

équipes HSE de SONATRACH des éléments opérationnels utiles a leurs analyses de risques.
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