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Description

[0001] La présente invention concerne le domaine de
la liquéfaction d’un gaz naturel.
[0002] Le gaz naturel est souvent produit dans des en-
droits éloignés de son lieu d’utilisation. Une méthode uti-
lisée pour le transport est de liquéfier le gaz naturel aux
alentours de -160°C, puis de le transporter par bateau
sous forme liquide à pression atmosphérique.
[0003] Avant d’être liquéfié, le gaz naturel doit subir
divers traitements, d’une part pour ajuster sa composition
en vue de la vente (teneur en soufre et en dioxyde de
carbone, valeur calorifique), et d’autre part pour permet-
tre sa liquéfaction. En particulier, le fractionnement du
gaz naturel réalisé par distillation permet d’éliminer les
hydrocarbures trop lourds qui risquent de boucher par
cristallisation les conduites et les échangeurs de chaleur
de l’usine de liquéfaction. De plus, le fractionnement par
distillation permet de récupérer séparément des compo-
sés tels que l’éthane, le propane ou le butane qui peuvent
être valorisés séparément, par exemple à la vente ou en
tant que fluides réfrigérants mis en oeuvre dans le pro-
cédé de liquéfaction.
[0004] En général, la liquéfaction est effectuée à une
pression environ égale à la pression de fonctionnement
de la colonne de fractionnement.
[0005] La présente invention propose de modifier l’éta-
pe de fractionnement pour augmenter la pression d’opé-
ration du fractionnement et, en conséquence, augmenter
la pression à laquelle le gaz naturel est liquéfié dans le
but d’améliorer l’efficacité globale du procédé de liqué-
faction. Document US6401486 B1 divulgue un procédé
selon la préambule de la revendication 1. De manière
générale, l’invention définit un procédé de liquéfaction
d’un gaz naturel avec les caractéristiques de la revendi-
cation 1. Selon l’invention, on peut choisir les conditions
opératoires de la colonne de fractionnement de manière
à ce que ladite phase liquide comporte une quantité mo-
laire de méthane comprise entre 40 % et 70 % de la
quantité molaire d’éthane. On peut ajuster la quantité
molaire de méthane de ladite phase liquide en modifiant
la puissance d’un rebouilleur situé en fond de la colonne
de
[0006] D’autres avantages de l’invention seront mieux
compris et apparaîtront clairement à la lecture de la des-
cription faite ci-après en se référant aux dessins parmi
lesquels :

- la figure 1 schématise un procédé selon l’art anté-
rieur,

- La figure 2 montre un autre procédé qui n’est pas
selon l’invention.

- La figure 3 montre un procédé selon l’invention.

[0007] Sur la figure 1, le gaz naturel à liquéfier arrive
par le conduit 1’. Le gaz naturel peut avoir été préalable-
ment purifié pour enlever les composés acides, l’eau et
éventuellement le mercure. Le gaz naturel circulant dans

le conduit 1’ est refroidi dans l’échangeur de chaleur E1
à une température comprise entre 0°C et -60°C. Dans
E1, la réfrigération est effectuée au moyen du circuit fer-
mé de réfrigération 100 qui fonctionne par compression
et détente d’un fluide réfrigérant, par exemple composé
d’un mélange d’éthane et de propane.
[0008] Le gaz naturel partiellement liquéfié dans E1
est introduit par le conduit 1 dans la colonne de fraction-
nement 2, rebouillie à l’aide de l’échangeur de chaleur
9. La vapeur évacuée en tête de la colonne 2 par le con-
duit 3 est partiellement condensée dans l’échangeur de
chaleur E1, avant d’être introduite dans le ballon de reflux
4.
[0009] La fraction gazeuse évacuée en tête du ballon
4 est envoyée par le conduit 5 dans l’échangeur de cha-
leur E2 pour être liquéfiée. Le gaz naturel liquide est éva-
cué de E2 par le conduit 5’. Dans E2, la réfrigération est
effectuée au moyen du circuit fermé de réfrigération 200
qui fonctionne par compression et détente d’un fluide ré-
frigérant, par exemple composé d’un mélange d’azote,
de méthane et d’éthane.
[0010] Le liquide obtenu en fond du ballon 4 est intro-
duit par la pompe 6 et le conduit 7 en tête de la colonne
2 à titre de reflux. Le liquide obtenu en fond de la colonne
2 est évacué par le conduit 8.
[0011] Le liquide obtenu en fond de la colonne 2 par
le conduit 8 est refroidi dans l’échangeur 10, par exemple
par de l’eau ou de l’air, puis détendu dans l’organe de
détente V. Le liquide refroidi et détendu est introduit dans
la colonne de dééthanisation 11, rebouilli par l’échangeur
de chaleur 16. En général, la colonne 11 fonctionne à
une pression comprise entre 20 et 35 bars. La fraction
gazeuse obtenue en tête de la colonne 11 est partielle-
ment condensée à une température comprise entre 0°C
et 10°C dans l’échangeur de chaleur 12, par échange de
chaleur avec une portion de liquide soutiré latéralement
de la colonne 2.
[0012] Les condensats sont séparés de la phase ga-
zeuse dans le ballon 13. La phase gazeuse évacuée en
tête du ballon 13 est constituée principalement de mé-
thane et d’éthane. Elle peut être envoyée au réseau de
gaz combustible ou à la liquéfaction dans le conduit 5.
Les condensats récupérés en fond du ballon de sépara-
tion 13 sont envoyés, à une température de préférence
comprise entre 0°C et 10°C, par la pompe 14 en tête de
la colonne 11 à titre de reflux. Une fraction des conden-
sats, qui sont principalement constitués d’éthane, est
prélevée par le conduit 30 pour être utilisée par exemple
dans la composition des fluides réfrigérants circulant
dans les circuits 100 ou 200.
[0013] Les hydrocarbures plus lourds que le méthane
sont évacués sous forme liquide en fond de la colonne
11 par le conduit 17.
[0014] Les figures 2 et 3 reprennent des mêmes élé-
ments de la figure 1 en appliquant des conditions opé-
ratoires différentes. Les références des figures 2 et 3
identiques à celles de la figure 1 désignent les mêmes
éléments. En référence aux figures 2 et 3, les conditions
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opératoires de la colonne 2 sont choisies de manière à
ce que la teneur de méthane du flux évacué par le conduit
8 soit comprise entre 10 % et 150 % molaire, de préfé-
rence entre 40 % et 70 % molaire, de la teneur en éthane
de ce flux. Par exemple, on peut modifier la température
ou la pression opératoire de la colonne 2. En général, la
colonne 2 fonctionne à une pression comprise entre 40
et 60 bars. La pression de la colonne 2 peut être ajustée
au moyen d’une vanne disposée en amont de la colonne
2 par exemple sur le conduit 1 ou 1’. La température de
fonctionnement de la colonne 2 peut être ajustée en mo-
difiant la puissance du rebouillage, c’est-à-dire qu’on
augmente ou on diminue la quantité de chaleur que le
rebouilleur 9 apporte en fond de la colonne 2. En consé-
quence de l’ajustement de la puissance du rebouilleur 9,
le débit de gaz évacué par le conduit 3 et le débit de
liquide évacué par le conduit 8 sont modifiés. En général,
on réduit la puissance du rebouilleur 9 de manière à aug-
menter la quantité de méthane contenu dans le liquide
en fond de la colonne 2 et, en conséquence, le débit de
liquide 8 augmente.
[0015] L’envoi d’une quantité importante de méthane
en fond de la colonne 2 permet d’avoir une masse spé-
cifique vapeur plus faible à pression identique, donc un
ratio de masse spécifique plus élevé. Par conséquent,
le fait d’envoyer une quantité importante de méthane en
fond de la colonne 2 selon l’invention permet d’opérer la
liquéfaction à une pression plus élevée, ce qui diminue
la puissance nécessaire pour effectuer la liquéfaction.
Compte tenu que le liquide évacué en fond de la colonne
2 comporte une portion importante de méthane, on ap-
plique des conditions de fonctionnement particulières à
la colonne de séparation 11. La colonne 11 peut être une
colonne de distillation munie de plateaux. On peut impo-
ser une température en tête de la colonne 11 relativement
basse, de préférence comprise entre -10°C et -40°C, de
manière à améliorer la séparation entre le méthane et
les hydrocarbures plus lourds que l’éthane. En référence
aux figures 2 et 3, l’échangeur de chaleur 12 peut effec-
tuer un refroidissement à basse température, de préfé-
rence comprise entre -10°C et -40°C. Les condensats
récupérés en fond du ballon de séparation 13 sont en-
voyés, à une température de préférence comprise entre
-10°C et -40°C, par la pompe 14 en tête de la colonne
11 à titre de reflux.
[0016] Pour effectuer le refroidissement à basse tem-
pérature dans l’échangeur 12, on peut utiliser une portion
du fluide réfrigérant du premier circuit de réfrigération
100. En référence à la figure 2, on prélève une portion
du fluide réfrigérant, par le conduit 101, qui est détendue
dans la vanne V1 avant d’échanger de la chaleur dans
12 avec l’effluent évacué en tête de la colonne 11. En
référence à la figure 3, on prélève une portion du fluide
réfrigérant du premier circuit de réfrigération 100 par le
conduit 101. On refroidit ce fluide par échange de chaleur
dans 9’ avec une portion de liquide soutirée latéralement
de la colonne 2. Par exemple, la portion de liquide est
soutirée entre le point d’alimentation par le conduit 1 de

la colonne 2 et le fond de la colonne 2. Dans l’échangeur
de chaleur 9’, le fluide réfrigérant peut être refroidi à une
température comprise entre -10°C et 20°C. Le mélange
réfrigérant refroidi est détendu dans l’organe V1 de ma-
nière à être partiellement vaporisé à une température
comprise entre -10°C et -40°C. Le fluide partiellement
vaporisé est introduit dans l’échangeur 12 pour refroidir
et partiellement liquéfier la fraction gazeuse évacuée en
tête de la colonne 11. En référence aux figures 2 et 3, le
fluide réfrigérant issu de l’échangeur 12 est renvoyé par
le conduit 103 vers un des ballons dévésiculeurs du com-
presseur du premier circuit réfrigérant. En référence aux
figures 2 et 3, on peut effectuer un soutirage latéral de
la colonne 11 afin d’extraire une coupe enrichie en étha-
ne. On soutire du liquide de la colonne 11 par le conduit
18 à un niveau situé entre le point d’alimentation de la
colonne 11 par le conduit 8 et le point d’introduction du
reflux. Le conduit 18 effectue un soutirage au niveau d’un
plateau situé de préférence au moins deux plateaux au-
dessus du point d’alimentation. Le liquide soutiré est in-
troduit par le conduit 18 dans la colonne latérale 20, dé-
nommée "colonne de stripage". La colonne 20 fonctionne
à une pression sensiblement égale à la pression de la
colonne 11, aux pertes de charge près. La colonne 20
est rebouillie à l’aide de l’échangeur de chaleur 19, de
manière à vaporiser le méthane présent dans le liquide
soutiré. On récupère en fond de la colonne 20 une coupe
enrichie en éthane et comportant une très faible propor-
tion de méthane et de propane. Selon l’invention, on peut
ajuster la puissance de l’échangeur 19 de manière à
maintenir le liquide en fond de la colonne 20 à une tem-
pérature comprise entre 10°C et 20°C. La fraction vapo-
risée est évacuée en tête de la colonne 20 pour être
réintroduite dans la colonne 11. De préférence, on opère
la colonne 20 de manière à obtenir une coupe liquide
comportant plus de 92 % molaire d’éthane, de préférence
plus de 95 % molaire d’éthane. Le liquide riche en éthane
peut être utilisé pour constituer les mélanges réfrigérants
mis en oeuvre dans les circuits 100 et 200.
[0017] En fond de la colonne 11, on évacue un liquide
enrichi en hydrocarbures plus lourds que l’éthane, qui
peut être envoyé par le conduit 17 vers une colonne de
dépropanisation. Ainsi, on peut extraire une coupe enri-
chie en propane qui peut être utilisée pour constituer les
mélanges réfrigérants mis en oeuvre dans les circuits
100 et 200.
[0018] Les exemples numériques présentés ci-après
permettent d’illustrer le fonctionnement du procédé selon
l’invention.

Exemple 1 :

[0019] On opère le schéma de la figure 1 selon l’art
antérieur.
[0020] Le gaz naturel prétraité et séché circule dans
le conduit 1’ à un débit de 35 000 kmole/h, avec la com-
position suivante :
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EP 2 205 920 B1

4

5

10

15

20

25

30

35

40

45

50

55

[0021] Le gaz est refroidi dans E1 à une température
de -30°C, puis introduit dans la colonne de fractionne-
ment 2.
[0022] Pour pouvoir distiller le gaz dans la colonne 2,
il faut rester suffisamment en dessous des conditions
critiques. Un critère couramment employé par l’homme
du métier est que le rapport des masses spécifiques des
phases liquides et vapeur au fond de la colonne 2 doit
rester supérieur à une certaine valeur pour pouvoir opé-
rer. Des valeurs entre 3 et 6 sont utilisées par l’homme
du métier. Nous utilisons dans cet exemple 1 une valeur
de 4,5.
[0023] La colonne 2 fonctionne à 40,5 bars, le conden-
seur 4 fonctionne à -60°C, et le rapport C1/C2 en fond
de la colonne 2 est de 1%.
[0024] Dans ces conditions, on obtient en fond de la
colonne 2 une masse spécifique de liquide de 404,8
kg/m3 et une masse spécifique de vapeur de 88,95
kg/m3. Ainsi le rapport des masses spécifiques des pha-
ses liquide et vapeur au fond de la colonne 2 est de 4,55.
[0025] La liquéfaction est donc effectuée dans E2 à
une pression de 40 bars. Pour l’ensemble de la liquéfac-
tion, une puissance de 162,4 MW est nécessaire au total
pour les compresseurs des deux cycles à mélange réfri-
gérant.
[0026] Dans l’exemple 1, la colonne de dééthanisation
11 ne comporte pas de colonne latérale. De plus, le flux
obtenu en tête de la colonne 1 est refroidi uniquement
par échange de chaleur avec un soutirage latéral de la
colonne de fractionnement 2, et donc n’augmente pas la
puissance frigorifique nécessaire au fonctionnement du
procédé.

Composant Composition (% mol)

N2 1

C1 90

C2 5.5

C3 2.1

iC4 0.5

nC4 0.5

iC5 0.05

nC5 0.05

C6 0.05

C7 0.05

C8 0.05

C9 0.05

Benzène 0.05

Toluène 0.05

Exemple 2 :

[0027] Le gaz à traiter a une composition et un débit
identique à celui de l’exemple 1.
[0028] Le gaz est refroidi dans E1 à une température
de -30°C, puis introduit dans la colonne de fractionne-
ment 2.
[0029] La colonne 2 fonctionne à 53,5 bars, le conden-
seur 4 fonctionne à -60°C, et le rapport C1/C2 en fond
de la colonne 2 est de 55 %.
[0030] Dans ces conditions, on obtient en fond de la
colonne 2 une masse spécifique de liquide de 405,6
kg/m3 et une masse spécifique de vapeur de 87,7 kg/m3.
Ainsi le rapport des masses spécifiques des phases li-
quide et vapeur au fond de la colonne 2 est de 4,6.
[0031] La liquéfaction est donc effectuée dans E2 à
une pression de 53 bars. Pour l’ensemble de la liquéfac-
tion, une puissance de 148,3 MW est nécessaire au total
pour les compresseurs des deux cycles à mélange réfri-
gérant, soit un gain d’environ 9% par rapport à l’exemple
1.
[0032] La contrepartie de ce gain d’efficacité réside
dans la difficulté pour récupérer un flux enrichi en éthane,
nécessaire pour effectuer l’appoint de fluide caloporteur
des circuits de réfrigération 100 et 200. En effet, une
simple distillation dans la colonne de séparation 11 per-
met d’obtenir en tête un mélange de C1 et C2 utilisable
dans le deuxième cycle de réfrigération 200, mais pas
dans le premier cycle 100 qui met en oeuvre un mélange
de C2 et de C3. L’invention propose, dans l’exemple 2,
de mettre en oeuvre la colonne de stripage latérale 20.
[0033] Le flux en tête de la colonne 11 est refroidi à
une température de -20°C par échange de chaleur avec
une portion du fluide caloporteur du premier circuit de
réfrigération 100. De plus, l’effluent évacué en tête du
ballon 13 doit être liquéfié. Ces échanges de chaleur sup-
plémentaires entraînent une perte d’efficacité d’environ
1 % par rapport à l’exemple 1.
[0034] Au final, le mode opératoire selon l’invention de
l’exemple 2 est beaucoup plus attractif que le mode opé-
ratoire de l’exemple 1 : il permet d’économiser environ
8% d’énergie ou d’augmenter la capacité de liquéfaction
d’environ 8 % avec les mêmes turbines à gaz.

Revendications

1. Procédé de liquéfaction d’un gaz naturel, dans lequel
on effectue les étapes suivantes : a) on refroidit le
gaz naturel (1’) par échange de chaleur avec un flui-
de réfrigérant circulant dans un circuit de réfrigéra-
tion (100),

b) on introduit le gaz naturel refroidi (1) dans une
colonne de fractionnement (2) de manière à sé-
parer une phase gazeuse riche en méthane (3)
et une phase liquide riche en composés plus
lourds que l’éthane (8),
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c) on soutire ladite phase liquide en fond de la
colonne de fractionnement et on évacue ladite
phase gazeuse en tête de la colonne de sépa-
ration,
e) on liquéfie un flux dérivé du phase gazeuse
(5) par échange de chaleur à une pression su-
périeure à 50 bars,
f) on introduit ladite phase liquide (8) dans une
colonne de séparation (11) pour séparer une
fraction gazeuse riche en méthane et une frac-
tion liquide comportant des hydrocarbures plus
lourds que l’éthane (17), dans lequel :

- on choisit les conditions opératoires de la
colonne de fractionnement fonctionnant à
une pression comprise entre 40 et 60 bars
de manière à ce que ladite phase liquide
comporte une quantité molaire de méthane
comprise entre 10 % et 150 % de la quantité
molaire d’éthane contenu dans ladite phase
liquide, et
- on introduit en tête de la colonne de sépa-
ration un reflux liquide (14) à une tempéra-
ture comprise entre -10°C et -40°C,

caractérisé en ce que

d) on liquéfie partiellement ladite phase gazeuse
(3) de manière à produire un condensat (7) et
un flux gazeux (5), ledit condensat étant recyclé
(6) en tête de la colonne de fractionnement à
titre de reflux et ledit flux gazeux (5) représente
le flux dérivé du phase gazeuse de l’étape e),

- on effectue, en outre, les étapes
suivantes :

g) on soutire une portion liquide (18) de
la colonne de séparation, à un niveau
situé entre le point d’alimentation et la
tête de la colonne de séparation,
h) on extrait, de ladite portion liquide,
un flux liquide (15) comportant plus de
95 % molaire d’éthane, une partie de
ladite portion liquide étant vaporisée
(19) de manière à obtenir ledit flux li-
quide comportant plus de 95 % molaire
d’éthane, ladite partie vaporisée étant
introduite dans la colonne de sépara-
tion, et

- on condense partiellement ladite
fraction gazeuse riche en méthane
obtenue à l’étape f) par échange
de chaleur (12) avec une portion
(101) dudit fluide réfrigérant, de
manière à obtenir ledit reflux liqui-
de introduit en tête de la colonne

de séparation, la portion de fluide
réfrigérant (101) étant sous-refroi-
die par échange de chaleur (9’),
avec un liquide soutiré de la colon-
ne de fractionnement (2).

2. Procédé selon la revendication 1, dans lequel on
choisit les conditions opératoires de la colonne de
fractionnement (2) de manière à ce que ladite phase
liquide (8) comporte une quantité molaire de métha-
ne comprise entre 40 % et 70 % de la quantité molaire
d’éthane contenu dans ladite phase liquide.

3. Procédé selon l’une des revendications 1 et 2, dans
lequel on ajuste la quantité molaire de méthane par
rapport à la quantité d’éthane de ladite phase liquide
(8) en modifiant la puissance d’un rebouilleur (9) si-
tué en fond de la colonne de fractionnement.

Patentansprüche

1. Verfahren zur Verflüssigung eines Erdgases, wobei
die folgenden Schritte durchgeführt werden:

a) das Erdgas (1’) wird durch Wärmeaustausch
mit einem Kühlmittel, das in einem Kühlkreislauf
(100) zirkuliert, gekühlt,
b) das gekühlte Erdgas (1) wird in eine Fraktio-
nierungskolonne (2) derart eingeführt, um eine
methanreiche Gasphase (3) und eine Flüssig-
phase, die reich an Verbindungen ist, die schwe-
rer als Ethan (8) sind, zu trennen,
c) die Flüssigphase wird am Sumpf der Frakti-
onierungskolonne abgezogen und die Gaspha-
se wird am Kopf der Trennkolonne evakuiert,
e) ein von der Gasphase abgeleiteter Strom (5)
wird durch Wärmeaustausch bei einem Druck
von über 50 bar verflüssigt,
f) die Flüssigphase (8) wird in eine Trennkolonne
(11) eingeführt, um eine methanreiche Gasfrak-
tion und eine flüssige Fraktion, die Wasserstoffe
umfasst, die schwerer als Ethan (17) sind, zu
trennen, wobei:

- die Betriebsbedingungen der Fraktionie-
rungskolonne, die bei einem Druck zwi-
schen 40 und 60 bar arbeitet, derart gewählt
werden, dass die Flüssigphase eine molare
Menge an Methan zwischen 10 % und 150
% der molaren Menge an Ethan umfasst,
das in der Flüssigphase enthalten ist, und
- am Kopf der Trennkolonne ein Flüssig-
keitsrückfluss (14) bei einer Temperatur
zwischen -10 °C und -40 °C eingeführt wird,

dadurch gekennzeichnet, dass
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d) die Gasphase (3) teilweise derart verflüssigt
wird, um ein Kondensat (7) und einen Gasstrom
(5) zu erzeugen, wobei das Kondensat am Kopf
der Fraktionierungskolonne als Rückfluss rück-
geführt wird (6), und der Gasstrom (5) den von
der Gasphase abgeleiteten Strom von Schritt e)
darstellt,

- weiter die folgenden Schritte durchgeführt
werden:

g) ein Flüssigkeitsteil (18) wird auf ei-
nem Niveau, das sich zwischen dem
Zufuhrpunkt und dem Kopf der Trenn-
kolonne befindet, von der Trennkolon-
ne abgezogen,
h) von dem Flüssigkeitsteil wird ein
Flüssigkeitsstrom (15) extrahiert, der
mehr als 95 Mol-% Ethan umfasst, wo-
bei ein Teil des Flüssigkeitsteils derart
verdampft wird (19), um den Flüssig-
keitsstrom zu erhalten, der mehr als 95
Mol-% Ethan umfasst, wobei der ver-
dampfte Teil in die Trennkolonne ein-
geführt wird, und

- die methanreiche Gasfraktion,
die in dem Schritt f) erhalten wird,
durch Wärmeaustausch (12) mit
einem Teil (101) des Kühlmittels
derart kondensiert wird, um den
Flüssigkeitsrückfluss, der am Kopf
der Trennkolonne eingeführt wird,
zu erhalten, wobei der Teil des
Kühlmittels (101) durch Wärme-
austausch (9’) mit einer Flüssig-
keit, die von der Fraktionierungs-
kolonne (2) abgezogen wird, unter-
kühlt wird.

2. Verfahren nach Anspruch 1, wobei die Betriebsbe-
dingungen der Fraktionierungskolonne (2) derart ge-
wählt werden, dass die Flüssigphase (8) eine molare
Menge an Methan zwischen 40 % und 70 % der mo-
laren Menge an Ethan umfasst, das in der Flüssig-
phase enthalten ist.

3. Verfahren nach einem der Ansprüche 1 und 2, wobei
die molare Menge an Methan in Bezug auf die Menge
an Ethan der Flüssigphase (8) angepasst wird, in-
dem die Leistung eines Verdampfers (9) geändert
wird, der am Sumpf der Fraktionierungskolonne an-
geordnet ist.

Claims

1. Method for liquefying a natural gas that comprises

the steps of:

a) cooling the natural gas (1’) by heat exchange
with a coolant flowing in a cooling circuit (100),
b) feeding the cooled natural gas (1) into a frac-
tionating column (2) so as to separate a meth-
ane-rich gas phase (3) from a liquid phase rich
in compounds heavier than ethane (8),
c) withdrawing said liquid phase at the bottom
of the fractionating column and evacuating said
gas phase at the top of the separation column,
e) liquefying a bypass flow of the gas phase (5)
by heat exchange at a pressure exceeding 50
bar,
f) feeding said liquid phase (8) into a separation
column (11) so as to separate a methane-rich
gas fraction from a liquid fraction containing hy-
drocarbons heavier than ethane (17), in which:

- the operational conditions of the fraction-
ating column operating at a pressure in the
range 40 to 60 bar are chosen so that said
liquid phase comprises a methane molar
amount that lies in the range 10% to 150%
of the ethane molar amount contained in
said liquid phase, and
- a reflux liquid (14) at a temperature in the
range -10°C and -40°C is fed into the top of
the separation column.

characterised in that

d) said gas phase (3) is partially liquefied so as
to produce a condensate (7) and a gaseous flow
(5), said condensate being recycled (6) at the
top of the fractionating column by way of reflux
and said gaseous flow (5) represents the bypass
flow of the gas phase in step e),

- said method further includes the steps of:

g) withdrawing a liquid portion (18) from
the separation column, at a level situ-
ated between the feed point and the top
of the separation column,
h) extracting a liquid flow (15) from said
liquid portion, said liquid flow having a
molar composition of more than 95%
ethane, a part of said liquid portion be-
ing vaporised (19) so as to obtain said
liquid flow having a molar composition
of more than 95% ethane, said vapor-
ised part being fed into the separation
column, and

- said methane-rich gas fraction
obtained in step f) is partially con-
densed by heat exchange (12) with
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a portion (101) of said coolant, so
as to obtain said reflux liquid fed
into the top of the separation col-
umn, the portion of coolant (101)
being sub-cooled by heat ex-
change (9’), with a liquid withdrawn
from the fractionating column (2).

2. Method according to claim 1, wherein the operational
conditions of the fractionating column (2) are chosen
so that said liquid phase (8) comprises a methane
molar amount that lies in the range 40% to 70% of
the ethane molar amount contained in said liquid
phase.

3. Method according to either claim 1 or claim 2, where-
in the methane molar amount is adjusted relative to
the ethane amount of said liquid phase (8) by mod-
ifying the power of a reboiler (9) situated at the bot-
tom of the fractionating column.
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