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摘要：以天然气凝液脱轻烃工艺为例，提出了基于动态模拟的 ＨＡＺＯＰ分析方法，利用 ＨＹＳＹＳ动态模拟对 ＨＡＺＯＰ偏差进

行量化分析，通过过程模拟所获得的偏差偏离正常值所达到具体量，有效解决传统 ＨＡＺＯＰ分析偏差的模糊性问题，且对工艺
潜在的风险以及风险发生与否有一个更直观认识。并在传统ＨＡＺＯＰ分析表的基础上提出了基于动态模拟结果的 ＨＡＺＯＰ分
析表，增加了模拟结果分析及安全措施模拟验证等内容；首次提出了“安全域”这一概念，该概念指的是动态模拟时某一参数由

初始值到达危险峰值的时间，这段时间的长短可以反映出某偏差造成事故的危险程度及可能性，为处理危险事故场景提供了时

间的参考临界值，从而进一步提高ＨＡＺＯＰ分析的准确性与可靠性，使ＨＡＺＯＰ分析更加完善。
关键词：ＨＡＺＯＰ；危险与可操作性分析；过程模拟；控制；系统工程
中图分类号：Ｘ９２４．４　 文献标志码：Ａ　 文章编号：０２５３－４３２０（２０１７）０７－０１８７－０５
ＤＯＩ：１０．１６６０６／ｊ．ｃｎｋｉ．ｉｓｓｎ０２５３－４３２０．２０１７．０７．０４５　

ＲｅｓｅａｒｃｈａｎｄａｐｐｌｉｃａｔｉｏｎｏｆＨＡＺＯＰｄｅｖｉａｔｉｏｎｑｕａｎｔｉｚａｔｉｏｎｂａｓｅｄｏｎ
ｐｒｏｃｅｓｓｓｉｍｕｌａｔｉｏｎ

ＣＨＥＮＧＸｉａｎ，ＺＨＡＮＧＱｉ，ＬＩＡＯＳｉｃｈａｏ，ＹＡＮＧＸｉａ，ＬＩＹｕｇａｎｇ
（ＴｈｅＣｏｍｐｕｔｅｒｓａｎｄＣｈｅｍｉｃａｌＲｅｓｅａｒｃｈＩｎｓｔｉｔｕｔｅ，ＱｉｎｇｄａｏＵｎｉｖｅｒｓｉｔｙｏｆＳｃｉｅｎｃｅａｎｄＴｅｃｈｎｏｌｏｇｙ，Ｑｉｎｇｄａｏ２６６０４２，Ｃｈｉｎａ）

Ａｂｓｔｒａｃｔ：Ｔｈｉｓｐａｐｅｒｔａｋｅｓｔｈｅｒｅｍｏｖａｌｏｆｌｉｇｈｔｈｙｄｒｏｃａｒｂｏｎｓｆｒｏｍｎａｔｕｒａｌｇａｓｃｏｎｄｅｎｓａｔｅａｓａｎｅｘａｍｐｌｅ，ａｎｄｕｓｅｓ
ＨＹＳＹＳｄｙｎａｍｉｃｓｉｍｕｌａｔｉｏｎｔｏｃａｒｒｙｏｕｔｑｕａｎｔｉｔａｔｉｖｅａｎａｌｙｓｉｓｏｎｔｈｅｄｅｖｉａｔｉｏｎｏｆＨＡＺＯＰ．Ｔｈｒｏｕｇｈｔｈｅｅｘａｃｔｖａｌｕｅｏｆｔｈｅ
ｄｅｖｉａｔｉｏｎｆｒｏｍｔｈｅｎｏｒｍａｌｖａｌｕｅｉｓｏｂｔａｉｎｅｄｂｙｔｈｅｐｒｏｃｅｓｓｓｉｍｕｌａｔｉｏｎ，ｗｈｉｃｈｅｆｆｅｃｔｉｖｅｌｙｓｏｌｖｅｓｔｈｅｆｕｚｚｉｎｅｓｓｏｆｔｒａｄｉｔｉｏｎａｌ
ＨＡＺＯＰｄｅｖｉａｔｉｏｎａｎａｌｙｓｉｓａｎｄｕｎｄｅｒｓｔａｎｄｓｍｏｒｅｉｎｔｕｉｔｉｖｅｌｙｔｈｅｐｏｔｅｎｔｉａｌｒｉｓｋｓｉｎｔｈｅｐｒｏｃｅｓｓａｎｄｒｉｓｋｏｃｃｕｒｒｅｎｃｅｏｒｎｏｔ．
ＴｈｅｐａｐｅｒａｌｓｏｐｒｏｐｏｓｅｓａｎｅｗＨＡＺＯＰａｎａｌｙｓｉｓｔａｂｌｅｃｏｍｂｉｎｅｄｗｉｔｈｔｈｅｒｅｓｕｌｔｓｏｆｄｙｎａｍｉｃｓｉｍｕｌａｔｉｏｎｂａｓｅｄｏｎ
ｔｒａｄｉｔｉｏｎａｌＨＡＺＯＰａｎａｌｙｓｉｓｔａｂｌｅｓ．Ａｎｄｔｈｅｐａｐｅｒｐｕｔｓｆｏｒｗａｒｄａｃｏｎｃｅｐｔｏｆ“ｓａｆｅｔｙｄｏｍａｉｎ”ｆｏｒｔｈｅｆｉｒｓｔｔｉｍｅ，ｗｈｉｃｈ
ｒｅｆｅｒｓｔｏａｐｅｒｉｏｄｏｆｔｉｍｅｔｈａｔａｐａｒａｍｅｔｅｒｇｒｏｗｓｆｒｏｍｉｎｉｔｉａｌｖａｌｕｅｔｏｄａｎｇｅｒｏｕｓｐｅａｋｗｈｉｌｅｅｘｅｃｕｔｉｎｇｄｙｎａｍｉｃｓｉｍｕｌａｔｉｏｎ，
ａｎｄｔｈｅｐｅｒｉｏｄｃａｎｒｅｆｌｅｃｔｔｈｅｅｘｔｅｎｔｏｆｔｈｅｒｉｓｋｏｆａｎａｃｃｉｄｅｎｔａｎｄｐｒｏｖｉｄｅｔｈｅｃｒｉｔｉｃａｌｖａｌｕｅｏｆｔｉｍｅｆｏｒｈａｎｄｌｉｎｇｔｈｅｓｃｅｎｅ
ｏｆｄａｎｇｅｒｏｕｓａｃｃｉｄｅｎｔ．ＴｈｕｓｉｔｃａｎｆｕｒｔｈｅｒｉｍｐｒｏｖｅｔｈｅａｃｃｕｒａｃｙａｎｄｒｅｌｉａｂｉｌｉｔｙｏｆＨＡＺＯＰａｎａｌｙｓｉｓａｎｄｍａｋｅＨＡＺＯＰ
ａｎａｌｙｓｉｓｍｏｒｅｐｅｒｆｅｃｔ．

Ｋｅｙｗｏｒｄｓ：ＨＡＺＯＰ；ｈａｚａｒｄａｎｄｏｐｅｒａｂｉｌｉｔｙａｎａｌｙｓｉｓ；ｐｒｏｃｅｓｓｓｉｍｕｌａｔｉｏｎ；ｃｏｎｔｒｏｌ；ｓｙｓｔｅｍｅｎｇｉｎｅｅｒｉｎｇ

　收稿日期：２０１６－１２－１２；修回日期：２０１７－０５－１０

　基金项目：山东省自然科学基金项目（ＺＲ２０１１ＢＬ０１０）；山东省高校科技计划项目（Ｊ１１ＬＢ６５）

　作者简介：程希安（１９９２－），男，硕士生；杨霞（１９７３－），女，博士，副教授，研究方向为过程系统工程专业，通讯联系人，０５３２－８４０２２５１５，ｙａｎｇｘｉａ＠
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　　ＨＡＺＯＰ分析（即危险与可操作性分析，ｈａｚａｒｄ
ａｎｄｏｐｅｒａｂｉｌｉｔｙｓｔｕｄｙ／ａｎａｌｙｓｉｓ）是由英国帝国化学公
司开发的一种高度专业化的定性评价技术。经过不

断地改善和发展已广泛应用于各类工艺过程和项目

的风险评估工作中，是目前工艺危害辨识中应用最

广泛的技术之一［１］。ＨＡＺＯＰ分析的目的在于识别
已有的高危险性装置的潜在危险，除去导致重大安

全的问题［２］。ＨＡＺＯＰ自提出以来一直作为一种定
性的分析方法，基本原理就是利用引导词来分析工

艺过程中偏差产生的原因和可能导致的后果［３］。

传统的ＨＡＺＯＰ分析经验性较强，缺乏有效性与实
用性［４］。

近年来，有学者将 ＨＡＺＯＰ分析与过程模拟相
结合，将ＨＡＺＯＰ分析中的工艺参数偏差进行了定
量化的研究。Ｅｉｚｅｎｂｅｒｇ等［５－６］以一个放热反应的反

应堆模型为例，对反应温度失控这一问题进行了

ＨＡＺＯＰ分析，利用 ＭＡＴＬＡＢ动态仿真工具对过程
的偏差进行量化处理，得出了安全有效的解决办法。

国内对于 ＨＡＺＯＰ分析与过程模拟结合的研究也在
不断发展。付建民等［７］利用动态模拟，将 ＨＡＺＯＰ
定量化分析应用于石油化工方面，得出了风险等级

更好的评估方法。刘旭红等［８］将 ＨＡＺＯＰ与过程模
拟相结合，定量化 ＨＡＺＯＰ分析的偏差，但其使用的
是Ａｓｐｅｎ稳态模拟进行的建模研究，而稳态模拟的
过程并不能真实反映化工装置的真实运行状态。相

比而言Ｈｙｓｙｓ动态建模模拟能实时地反映装置的运行
状况，为装置的安全稳定生产、优化节能提供参考［９］。

本文中以天然气凝液脱轻烃的工艺流程为例，

首先建立该工艺的 Ｈｙｓｙｓ稳态流程，再将稳态模拟
转化为动态模拟，最后结合动态模拟与 ＨＡＺＯＰ安
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全分析，来验证量化偏差进行的安全分析具有实用

性与可靠性。

１　基于过程模拟ＨＡＺＯＰ分析方法

传统基于引导词的 ＨＡＺＯＰ分析方法是对于每
一“分析节点”，通过引导词引导分析节点的工艺参

数形成有意义的偏差，分析其产生的原因、可能导致

的后果、已有的安全保护措施以及应该采取的安全

措施等［１０］。以传统 ＨＡＺＯＰ分析流程为基础，总结
国内外学者所提关于过程模拟与 ＨＡＺＯＰ分析相结
合的实施步骤［１１］，本文中在以上基础进行了改进，

提出了ＨＡＺＯＰ与过程模拟相结合新的分析方法。
（１）确定分析对象。
（２）获取详细的流程资料，包括工艺流程图

（ＰＦＤ）、管道和仪表（Ｐ＆ＩＤ）图。
（３）建立工艺系统在正常操作条件下的稳态过

程模型，并验证模型的稳定性和准确性。

（４）划分节点，进行过程模拟，同时对该节点进
行传统的 ＨＡＺＯＰ分析。动态模拟之时，不断改变
过程模型的工作条件，使之偏离正常的操作条件，模

拟此时系统参数的变化。若该偏差能够导致系统发

生预期的后果，则该偏差是有意义的。所以应该对

其进行安全控制，并记录系统参数的变化。

（５）对安全控制后的工艺模型再次进行模拟，
记录系统参数的变化。

（６）分析所得参数数据，验证安全控制措施的
效果。若达到预期效果，则改变另一工作条件，继续

模拟分析工作。

（７）模拟结束后，结合动态模拟结果与传统
ＨＡＺＯＰ分析表得出改进的基于过程模拟的 ＨＡＺＯＰ
分析表。

２　工艺动态建模

以某化工厂天然气凝液脱轻烃为例，利用化工

流程模拟软件Ｈｓｙｓｙ［１２］实现ＨＡＺＯＰ偏差量化分析。
２１　工艺流程

上游原料 ＮＧＬ（天然气凝液）经过流量控制阀
进入闪蒸塔，闪蒸塔顶部分离出沸点低的组分乙烷，

底部液相经泵Ｐ１加压进入加热器升温达到预分馏
点进入脱丙烷塔Ｔ－１，在 Ｔ－１塔塔顶分离出轻组分
丙烷，其收率达８４９３％，重组分经塔釜流出进入脱
丁烷塔Ｔ－２，获得最终达到分离要求的产物。丁烷
在Ｔ－２塔顶馏出收率为６７９０％，组分 ｉ－Ｃ５、ｎ－Ｃ５、
Ｃ６主要由Ｔ－２塔塔釜采出，收率达８５％。工艺流程

参见图１。

图１　ＮＧＬ脱轻烃Ｐ＆ＩＤ

２２　工艺条件及参数
天然气凝液脱轻烃Ｈｙｓｙｓ模拟设定初始进料为

１５℃，压力为３８０ｋＰａ，总摩尔量为１９１４ｋｍｏｌ／ｈ的
烃类混合物，其组分及摩尔组成为 Ｃ２（００１）、Ｃ３
（０４３）、ｉ－Ｃ４（００７）、ｎ－Ｃ４（０１２）、ｉ－Ｃ５（００５）、ｎ－
Ｃ５（００４）、Ｃ６（０２３），故选择最优的 ＮＲＴＬ物性方
程进行求解。确定其模块单元包括分离器、换热器、

脱丙烷塔及脱丁烷塔。脱丙烷塔的操作参数见

表１。
表１　脱丙烷塔Ｔ－１的操作参数

温度／℃ 压力／ｋＰａ

冷凝器 ５５８８ １９２５

再沸器 １２９２ １９４２

脱丙烷塔的回流比为２，塔板数为２４。
２３　ＨＹＳＹＳ模拟动态转换

系统稳态模拟成功后，在稳态流程的基础上添

加调节阀门和各单元模块的尺寸数据，将其转化为

动态模拟。

２３１　阀门及单元尺寸添加
阀门添加原则为各独立物料线路都需要添加流

量控制阀门。单元尺寸添加原则［１３］为容器按照５～
１５ｍｉｎ持液量的原则确定尺寸，阀门按照正常流量、
保持５０％的开度和１５～３０ｋＰａ压降原则确定尺寸，
塔设备及塔板尺寸按照稳态时塔板上气液相流量和

要求的停留时间来确定。部分详细尺寸见表２。
表２　再沸器与冷凝器的参数

　容器 冷凝器 再沸器

直径／ｍ ２０４ ２５７

长度／ｍ ３０６ ３８５

体积／ｍ３ １０ ２０

２３２　ＰＩＤ控制器添加
在流程的各个节点添加 ＰＩＤ控制器，各 ＰＩＤ控

制器的调优参数见表 ３。最后利用 Ｄｙｎａｍｉｃｓ
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ａｓｓｉｓｔａｎｔ功能，成功地将稳态模拟转化为动态模拟。
所得ＮＧＬ脱轻烃动态模拟的ＰＩＤ图见图２。

表３　Ｐ＆ＩＤ控制器的调优参数

系统 Ｋｃ Ｔｉ 仪表

流率 ０１ ０２ ＦＩＣ－０

液位 ２ １０ ＬＩＣ－０

压力 ２ ２ ＰＩＣ－０

温度 １ ２０ ＴＩＣ－０

２４　动态模拟结果
在进行动态分析之前，对动态模拟流程进行初

始化，也就是利用稳态解来设定动态模拟的边界值。

初始化结果见图２、图３。

１—Ｔ－１塔?顶出料；２—Ｔ－１塔?釜出料；３—再沸器液位

图２　初始化各操作参数的波动

１—Ｔ－１塔冷凝器负荷；２—Ｔ－１塔再沸器负荷

图３　初始化各操作参数的波动

由图２、图３可知，初始化后冷却器负荷、再沸
器热负荷、再沸器液位、塔顶塔釜的出料量等参数均

有一定波动，运行６０００ｓ后表现为在一定范围内的
波动，趋于平稳。在此初始化基础上，进行后面的偏

差量化研究。

３　ＨＡＺＯＰ偏差量化分析

化工生产过程中常见的数值型工艺参数包括流

量、温度、压力、液位等。本文中以 ＮＧＬ脱轻烃工艺
流程中的脱丙烷塔的再沸器为节点，选择液位这一

工艺参数，对其液位偏高这一偏差进行研究分析。

脱丙烷塔的详细Ｐ＆ＩＤ图见图４。

图４　脱丙烷塔Ｐ＆ＩＤ图

通过对工艺流程进行分析得出造成脱丙烷塔再

沸器液位偏高的原因：①Ｖ－１００流量控制阀开度过
大，且有仪表故障；②Ｐ１泵因故障超额定效率工作；
③Ｖ－１０３流量控制阀的开度过小。

造成的后果：①丙烷塔再沸器液位过高可能会
导致冒罐、泄漏、爆炸等危险状况的发生；②液位偏
高会使再沸器及塔一直处在超压的条件下工作，会

破坏设备，缩短设备使用寿命。

模拟设定：针对所划分的节点，调节脱丙烷塔再

沸器的 ＬＩＣ为 ｏｆｆ状态。其他控制器工作模式根据
模拟意图适当调整。

３１　Ｖ－１００阀门开大
本次模拟调节Ｖ－１００开度分别为５０％（正常开

度）、６０％、７０％，ＦＩＣ－０为 ｍａｎ模式，ＬＩＣ－０为 ｏｆｆ模
式。模拟结果见图５～图７。

由图５～图７可见，当 Ｖ－１００阀门在正常开度
５０％，系统稳定运行，再沸器液位与压力在系统运行
　　　　　　　

１—Ｔ－１塔再沸器液位；２—Ｔ－１塔再沸器压力

图５　Ｖ－１００开度５０％

１—Ｔ－１塔再沸器液位；２—Ｔ－１塔再沸器压力

图６　Ｖ－１００开度６０％
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１—Ｔ－１塔再沸器液位；２—Ｔ－１塔再沸器压力

图７　Ｖ－１００开度７０％

１００００ｓ后处于稳定状态，往后依旧安全稳定；当开
度增大至６０％，系统在运行３４００ｓ后，出现再沸器
压力过大，Ｔ－１塔压力出现计算不收敛，系统无法继
续运行；当Ｖ－１００阀门开度增大到 ７０％，系统在运
行１８００ｓ后，出现计算不收敛，系统无法运行的情
况，此时再沸器的压力大于安全生产压力，且在

１０００ｓ的时候再沸器的液位就到了峰值，且保持平
稳不变。

由上述分析可见，系统从开始运行到某一参数

偏离正常值，直至达到危险峰值的时间，根据其偏离

正常值的程度不同而不同。本文中将该参数偏离正

常值达到危险峰值的时间定义为该参数偏差的“安

全域”，可以将此时间的长短作为依据去判断事故

的危险程度。时间越长风险越小，反之则风险越大。

这里参数所达到的危险峰值需要接近或超过设定

值，这样才有判定风险的意义和价值。由图７可确
定Ｖ－１００阀门开度７０％的“安全域”约为１０００ｓ。
３２　Ｐ１泵故障

调节上游泵Ｐ１的额定功率。模拟该泵在超过
额定功率的条件下工作，所得结果与正常稳定的条

件下进行对比，结果见图８、图９。
由图８，当泵的工作效率由正常的７５％调节至

９０％时（此处可以在 Ｈｙｓｙｓ模拟软件泵的参数模块
进行调整），Ｔ－１塔再沸器的液位迅速增长，在４０００ｓ
以后再沸器液位稳定在１３ｍ左右，而没有达到峰
值２５７ｍ，无需判定“安全域”的问题，再沸器发生
　　　　　　　

１—Ｐ１泵效率７５％；２—Ｐ１泵效率９０％

图８　Ｐ１泵故障时Ｔ－１塔再沸器液位

１—Ｐ１泵效率７５％；２—Ｐ１泵效率９０％

图９　Ｐ１泵正常与超额定功率Ｔ－１塔再沸器压力

冒罐、泄露的可能性不大。由图 ９，系统在运行
４０００ｓ以后趋于稳定，但再沸器压力超过了正常生
产压力，设备一直处在超压状态下工作。

３３　Ｖ－１０３开度过小
调节Ｖ－１０３阀门开度将其从初始的 ５０％开度

减小到 ４５％、４０％、３５％、３０％，依次设定并模拟，得
到其动态模拟的结果如图１０。

１—Ｖ－１０３开度５０％；２—Ｖ－１０３开度４５％；３—Ｖ－１０３开度４０％；

４—Ｖ－１０３开度３５％；５—Ｖ－１０３开度３０％

图１０　阀门Ｖ－１０３不同开度时的
Ｔ－１再沸器液位

由图１０，阀门Ｖ－１０３的正常开度为５０％，在此
开度下，系统运行１０００ｓ后趋于平稳，再沸器的液
位处于安全生产水平。随着阀门开度的减小，Ｔ－１
塔再沸器的液位随系统运行不断上升。由图１０可
以看出，当开度减少至 ４５％、４０％、３５％、３０％，系统
运行１５０００ｓ液位值都将接近再沸器液位的峰值
２５７ｍ。所不同的是，开度越小达到峰值的时间越
短。当开度为３０％，系统运行４０００ｓ再沸器液位就
达到峰值。开度３５％，到达峰值的时间较３０％开度
长，可能发生冒罐泄露的时间在７５００ｓ以后。开度
为４５％，再沸器液位到达峰值所运行时间最长，约
为１５０００ｓ。即“安全域”随 Ｖ－１０３开度的减小而
不断减小。

由以上分析可知，Ｖ－１０３阀门的开度过小与
“安全域”甚为相关，当该阀门开度低于正常开度，

若干时间后液位都将达到危险峰值，因此进行

ＨＡＺＯＰ分析之时，应将“安全域”考虑其中，能便于

·０９１·
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得到完善准确的ＨＡＺＯＰ分析结果。
３４　安装控制器后Ｖ－１０３不同开度的模拟情况

安装液位自动控制器后，对流程进行了同等条

件下的模拟，结果如图１１所示。
由图１１，随着阀门的减小，在不同开度下，再沸

器液位在工艺运行５０００ｓ后依然保持平稳，仍处于
安全生产液位，液位控制效果明显。

至此，偏差的量化模拟分析结束，根据模拟结果

总结出基于动态模拟的ＨＡＺＯＰ分析表，见表４。该
表相对于传统的ＨＡＺＯＰ分析表，增加了“模拟结果
分析”、“保护措施后模拟”及“危险程度”等内容，分

　　　　　　　

１—Ｖ－１０３开度３０％；２—Ｖ－１０３开度３５％；３—Ｖ－１０３开度４０％；

４—Ｖ－１０３开度４５％；５—Ｖ－１０３开度５０％

图１１　安装液位控制器的Ｔ－１塔再沸器液位

析结果更加翔实可靠。

表４　基于Ｈｙｓｙｓ动态模拟的ＨＡＺＯＰ分析记录表

引导词 偏差 原因 模拟结果分析 安全措施 保护措施后模拟 危险程度

ＭＯＲＥ
液位

偏高

　（１）Ｖ－１００阀门开

度过大，仪表故障

　（２）Ｖ－１０３阀门开

度过小

　（３）Ｐ１泵故障

　压力过大，系统模拟很快终止。容器超压破裂、冒罐外

泄可能性大。现场“安全域”约为３０ｍｉｎ，需及时处理。

　液位在４０００ｓ达到峰值，且上升速度很快，再沸器发生

冒罐外泄的可能大。“安全域”约为６０ｍｉｎ，需及时处理。

　再沸器发生外泄爆炸的可能性不大，系统运行平稳，但

容器压力大于正常生产压力，需进行泄压处理。

　泄压阀、液

位报警器、控

制器。并定期

对仪表及泵进

行检修。

　效果明显，系统

安全运行。风险发

生率大大降低。

高

高

低

　　表４较于传统 ＨＡＺＯＰ分析表的新增内容均由
动态模拟结果分析所得，对于危险程度的定义则参

照“安全域”的大小。对于原因（１）、（２）所分析的
参数液位达到了容器尺寸值，且由模拟结果曲线可

知参数达到危险峰值时间分别为３０、６０ｍｉｎ，且保持
平稳不变，如不及时处理，危险事故场景的发生概率

很大，且事故后果是物料泄漏导致火灾爆炸的发生，

故判定其危险程度为高。而对于原因（３）由模拟结
果知液位参数未达到危险峰值，危险事故场景的发

生概率很小，不会导致严重事故后果，故判定其危险

程度为低。

４　“安全域”可行性分析

选取天然气凝液脱轻烃中脱丙烷塔再沸器液位

偏高进行ＨＡＺＯＰ分析，结合Ｈｙｓｙｓ模拟软件针对可
模拟偏差提出“安全域”这一概念。据模拟分析发

现，液位控制阀门过小、进料阀门开度过大，均能引

入“安全域”这一概念，且对分析结果的可靠性能有

很大提高，对事故发生的可能性有一个量化的直观

认识。对于泵在超额定功率下工作，液位未达到危

险峰值，故无法引入“安全域”对其分析进行补充。

“安全域”的引入需要对引入的条件进行清晰界定，

本文中所分析的节点单元容器高度为２５７ｍ，因此
界定液位的危险峰值为２５７ｍ，且动态模拟之时参

数达到峰值后，需继续稳定运行，不可有大范围

波动。

“安全域”引入ＨＡＺＯＰ分析的可行性受限于偏
差的可模拟性，对于液位、流量、压力、温度等数值型

可模拟性偏差可引入“安全域”。但对于逻辑型混

合、搅拌、液泛等不可模拟偏差则不适用。

５　结论

提出了一种基于动态模拟的 ＨＡＺＯＰ定量分析
方法，并通过引入对天然气凝液脱轻烃工艺中脱丙

烷塔再沸器液位偏高这一偏差分析实例进行阐述，

在偏差原因和后果分析中，重点定义了“安全域”的

概念，获得了基于动态模拟结果的 ＨＡＺＯＰ定量分
析表，从而使分析结果更完整。实例表明，ＨＡＺＯＰ
分析与过程模拟的结合是可靠的、实用的，是未来安

全分析的新趋势。

不仅如此，ＨＡＺＯＰ分析领域还可以将过程模拟
的量化结果与其他安全分析工具如保护层分析、风

险矩阵等相结合，不断推陈出新。从而使 ＨＡＺＯＰ
分析更加完善、高效。
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高含碳原料气经过滤分离后与脱碳后的湿净化

气换热，进入吸收塔底部。原料气与自上而下的活

化ＭＤＥＡ溶液逆流接触，脱除其中的 ＣＯ２。吸收塔
底部流出的富液降压后进入闪蒸塔，释放出富液中

烃类和部分ＣＯ２，气相进入燃料气系统。闪蒸塔底
部出来的富液从顶部进入再生塔，在塔顶闪蒸出部

分ＣＯ２以及水蒸汽后，自上而下进入再生塔解吸再
生。再生塔中部抽出的 ＭＤＥＡ溶液经溶液循环泵
增压以及重沸器加热后返回再生塔中部。再生塔底

的ＭＤＥＡ贫液增压后进贫液冷却器冷却至６０℃，部
分ＭＤＥＡ贫液则经胺液预过滤器、活性炭过滤器及
胺液后过滤器滤除杂质后返回贫液增压泵入口，其

余ＭＤＥＡ贫液经贫液泵增压后返回吸收塔顶部循
环使用。再生塔顶的酸气冷却至 ４５℃后进入再生
气分液罐，正常情况下分离出的再生气 ＣＯ２输至二
氧化碳增压液化装置，分离出的冷凝液经塔顶回流

泵增压作为回流液返回再生塔顶部。事故工况下及

下游不能完全处理工况下分出的再生气 ＣＯ２经调
压后进入放空筒放空。

２　脱碳装置汞分布模拟

该气田天然气脱碳装置入口原料气汞含量为

９２０μｇ／ｍ３，采用 ＶＭＧＳｉｍ软件进行模拟，选用
Ａｍｉｎｅｓ热力学模型，模拟过程未考虑汞在管道、设
备中的吸附、渗透及析出。脱碳装置主要运行参数

见表２，模拟流程如图２。经模拟，汞在主要物流中
的分布情况见表３。

根据该气田活化 ＭＤＥＡ脱碳工艺的 ＶＭＧＳｉｍ
软件模拟结果，可总结出活化 ＭＤＥＡ脱碳装置中的
汞分布规律如下。

表２　活化ＭＤＥＡ脱碳工艺主要运行参数

项目 工艺参数

湿净化气含碳摩尔分数／％ ２５８

湿净化气压力／ｋＰａ ５５５０

湿净化气温度／℃ ２６

ＭＤＥＡ贫液质量分数／％ ４５

ＭＤＥＡ贫液循环量／（ｍ３·ｈ－１） ４５６１５

ＭＤＥＡ贫液进塔温度／℃ ６２

ＭＤＥＡ贫液ＰＺ质量分数／％ ５

ＭＤＥＡ富液酸气负荷／（ｍｏｌ·ｍｏｌ－１） ０５６

ＭＤＥＡ富液进塔温度／℃ ６５８

闪蒸塔压力／ｋＰａ １９００

闪蒸塔温度／℃ ８３４

再生塔压力／ｋＰａ ６０

侧线重沸器负荷／ｋＷ ８０５９

再生塔塔顶温度／℃ ６５９

再生塔塔底温度／℃ ７５

补充水量／（ｍ３·ｈ－１） １８

图２　天然气脱碳装置模拟流程图

（１）原料气中汞含量很高，高达 ９２０μｇ／ｍ３，经
活化 ＭＤＥＡ脱碳后的湿净化气汞含量为 ６３０７３
μｇ／ｍ３，汞含量大幅下降。可见 ＭＤＥＡ溶液对汞具
有很强的吸收作用。
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