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摘要:主要从石化产业链的环境与安全风险角度出发ꎬ分析了不同产业链对石化企业的风险影响ꎮ 通过存量参数、物质参

数(易燃性、易爆性、毒性)、工艺参数(温度、压力、产率、反应热)３ 个方面构建评估指标体系ꎬ并给予相应赋值ꎮ 以丙烯腈为

例ꎬ探讨丙烷两步法、丙烷一步法对产业链风险水平的影响ꎬ并通过延伸产业链计算整体风险水平ꎮ 分析得出ꎬ通过延长产业链

可以较好降低企业的整体风险水平ꎮ
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　 　 传统的产业链规划设计的首要目标是采用最佳

技术实现所要的产品构成ꎬ最小化成本和最大化利

润是唯一的要求ꎬ而安全、健康和环保等“非经济因

素”既不是决策的系统组成部分ꎬ也不是设计的必

需指标ꎬ因此ꎬ当前多数安全、健康和环保问题都在

投产后方予以考虑并加以管理控制[１]ꎮ
石化项目的环境和安全问题贯穿于规划、设计、

建设、生产、检维修、停产等各个环节ꎬ石化产业链在

规划之初就有了风险的“基因”ꎬ相同目标产品的不

同实现方式可能在风险水平方面存在较大差别ꎮ
Ｋｌｅｔｚ[２]研究提出了不同阶段降低产业链风险的机

会趋势ꎮ 由于产业链设计的早期各方面因素都尚未

定性ꎬ有更好的机会和更低的成本来降低产业链环

境安全风险ꎬ若能在产业链规划阶段即对固有风险

进行科学评价ꎬ从而对产业链进行合理选择ꎬ可从源

头有效规避后续风险ꎬ因此对于环境安全的介入越

早越好[３]ꎮ
为提前介入对石化产业链的风险控制ꎬ不少评

估方法侧重应用于投产前的阶段ꎬ例如故障类型及

影响分析(ＦＭＥＡ)、事件树分析(ＥＴＡ)、预先危险性

分析(ＰＨＡ)、危险与可操作性研究(ＨＡＺＯＰ)等方

法ꎬ它们的共同特点是需要大量的数据和丰富的经

验作为支持[４]ꎬ且至少需要 ＰＩＤ 图产生后方可进行

评估ꎮ 这些方法可以适当降低风险ꎬ但也会提高装

置的复杂程度ꎬ增加安全管理和维护成本ꎮ 据估算ꎬ
石油化工行业已达 １５％~３０％的资金成本用于安全

设施和污染预防设施[５]ꎮ Ｅｄｗａｒｄｓ 等[６] 提出了本质

安全 原 型 指 数 ( ｐｒｏｔｏｔｙｐｅ ｉｎｈｅｒｅｎｔ ｓａｆｅｔｙ ｉｎｄｅｘꎬ
ＰＩＩＳ)ꎬ将不同反应路径分为存储单元、分离单元和

反应单元ꎬ分别计算风险程度ꎬ从而得出不同反应路

径的风险排序ꎻＨｅｉｋｋｉｌä 等[７] 提出本质安全指数

(ｉｎｈｅｒｅｎｔ ｓａｆｅｔｙ ｉｎｄｅｘꎬＩＳＩ)ꎬ具体分为化学性指数和

工艺性指数 ２ 类ꎬ但并未考虑存储单元的物质存量

和相应风险ꎻＫｏｌｌｅｒ 等[８] 提出安全健康环境指数方

法ꎬ针对安全、健康和环境提出了 １１ 类指标ꎬ重点增

加了 对 人 体 健 康 和 环 境 影 响 因 素 的 考 虑ꎻ
Ｐａｌａｎｉａｐｐａｎ 等[９]提出了 ｉ －Ｓａｆｅ 指数ꎬ当用 ＰＩＩＳ 和

ＩＳＩ 指数评价反应路径的区分不是很明显时ꎬ增加了
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５ 个辅助指标用于增强不同反应路径的差异性ꎬ同
时便于实现程序自动计算ꎮ

１　 评估指标设置原则

评价指标必须简单易用、适应性强ꎬ能广泛应用

于连续型或间歇型反应的各个阶段ꎬ易于进行量化

排序ꎬ并且指标应具有广泛的评分范围ꎬ以便不同的

化学工艺进行合理比较[１０]ꎮ 在 ＰＩＩＳ 中ꎬ Ｅｄｗａｒｄｓ
等[６]指出产业链设计阶段较为可得的参数为存量、
相态、温度、压力、反应热、新相生成、催化剂、副反

应、废弃物、产率、反应速率、黏度、腐蚀性、易燃性、
易爆性和毒性ꎮ 经比对 ＰＩＩＳ 最终选取存量、温度、
压力、收率、易燃性、易爆性和毒性 ７ 个指标作为

ＰＩＩＳ 的指标体系ꎮ 本文中在此基础上增加了反应

热指标建立指标体系ꎬ并将存量作为一个独立指标ꎮ

２　 评估指标体系的建立

总风险评价指标(ＴＩ)分为物质参数(ＭＩ)和工

艺参数(ＰＩ)ꎮ 其中物质参数(ＭＩ)包括易燃性( Ｉｆｌ)、
易爆性( Ｉｅｘ)、毒性( Ｉｔｏｘ)ꎻ工艺参数( ＰＩ)包括温度

( Ｉｔ)、压力( Ｉｐ)、产率( Ｉｙ)、反应热( Ｉｈ)ꎮ 存量参数

(ＶＩ)是影响产业链风险的直接因素ꎬ在其他条件相

同的条件下ꎬ存量和整体风险呈正相关性ꎮ 在 ＰＩＩＳ、
ＩＳＩ 等方法中ꎬ存量往往用于计算其他参数ꎬ从而间

接影响总体风险ꎮ 本文中将存量(ＶＩ)作为独立的

参数直接参与产业链风险评估ꎮ
石化事故中ꎬ反应单元和储存单元是比较容易

发生事故的部分ꎮ 反应单元结构复杂ꎬ涉及各种不

同类型的化学物质和化学反应ꎬ操作条件较为苛刻ꎬ
发生事故的概率较高ꎻ存储单元虽然储存条件相对

温和ꎬ发生事故的几率较小[１１]ꎬ所以在以往的产业

链风险分析方法中ꎬ储存单元往往被忽视ꎬ但因为涉

及的化学物质的数量巨大ꎬ一旦发生事故ꎬ造成的危

害和公众影响往往远大于其他单元ꎮ 二者是石化生

产过程中的主要风险源ꎬ因此ꎬ本文中将重点针对反

应单元和存储单元进行风险评价ꎮ
反应单元的风险指标 ＲＩ 用下式表示:

ＲＩ ＝ ∑ ｊ
[∑ ｉ

(ＶＩｉ􀅰ＭＩｉ)􀅰ＰＩ] (１)

式中ꎬＭＩ＝ Ｉｆｌ＋Ｉｅｘ＋ＩｔｏｘꎬＰＩ ＝ Ｉｔ＋Ｉｐ＋Ｉｙ＋Ｉｈꎮ
存储单元的风险指标 ＲＩ 用下式表示:

ＳＩ ＝ ∑ ｉ
(ＶＩｉ􀅰ＭＩｉ􀅰ＰＩｉ) (２)

式中ꎬＭＩ＝ Ｉｆｌ＋Ｉｅｘ＋ＩｔｏｘꎬＰＩ ＝ Ｉｔ＋ＩｐꎻＲＩ 为反应单元风险

指标ꎻＳＩ 为存储单元风险指标ꎻＶＩ 为存量参数ꎻＭＩ

为物质参数ꎻＰＩ 为工艺参数ꎻｉ 为物质种类ꎬ含反应

物、中间产物和产物ꎻｊ 为主反应的反应步骤数ꎮ
２􀆰 １　 存量参数(ＶＩ)

存量越大ꎬ产业链的风险程度越高ꎮ 对于存储

单元而言ꎬ存量指原料、中间产品、产品等其他物料

的储存量ꎻ对于反应单元而言ꎬ存量指反应单元内各

物质的最大存在量ꎬ反应单元内物质的存量与物质

的停留时间、反应速率和转化率都有关系ꎬ通过缩小

反应器尺寸、避免储存高危物质等方法降低存量可

显著降低风险水平[１２]ꎮ 本文中参照 ＰＩＩＳ 方法将存

量定义为各物质 １ ｈ 加工量或产生量ꎮ
存量在装置界区内( ｉｎｓｉｄｅ ｂａｔｔｅｒｙ ｌｉｍｉｔｓꎬＩＳＢＬ)

和装置界区外(ｏｕｔｓｉｄｅ ｂａｔｔｅｒｙ ｌｉｍｉｔｓꎬＯＳＢ)的影响是

不同的ꎮ ＩＳＢＬ 区域内包括反应单元ꎬ因此对存量较

为敏感ꎬＯＳＢＬ 区域一般为距离反应单元较远的区

域ꎬ因此对存量的要求也相对较低ꎮ 因此ꎬ有必要将

反应单元和存储单元分别采用不同的存量指标体

系ꎮ ＰＩＩＳ 方法[６]参照 Ｍｏｎｄ 法考虑 ０􀆰 １ ｔ~１０ 万 ｔ 的
ＯＳＢＬ 存量评分体系用于计算反应单元、分离单元

和存储单元的存量ꎬ但专家质疑其反应单元和分离

单元的存量相比存储单元存量而言分值过低而缺少

区别性ꎬＩＳＩ 方法则吸收了专家意见对存量参数评分

问题进行了修正ꎬ将 ＩＳＢＬ 和 ＯＳＢＬ 的存量参数分别

考虑ꎮ 本文中结合 Ｍｏｎｄ 法的区间节点划分和 ＩＳＩ
对于 ＩＳＢＬ、ＯＳＢＬ 存量上限的规定ꎬ制定出存量参数

评分标准如表 １ 所示ꎮ
表 １　 存量参数评分标准

存量 / ｔ

ＩＳＢＬ ＯＳＢＬ
分值

０~２􀆰 ５ ０~２５ ０
２􀆰 ５~２５ ２５~２５０ ０􀆰 １
２５~７０ ２５０~７００ ０􀆰 ２
７０~１６０ ２００~１６００ ０􀆰 ３
１６０~２６０ １６００~２６００ ０􀆰 ４
２６０~３８０ ２６００~３８００ ０􀆰 ５
３８０~５００ ３８００~５０００ ０􀆰 ６
５００~６５０ ５０００~６５００ ０􀆰 ７
６５０~８００ ６５００~８０００ ０􀆰 ８
８００~１０００ ８０００~１００００ ０􀆰 ９
１０００~ １００００~ １􀆰 ０

２􀆰 ２　 物质参数(ＭＩ)
２􀆰 ２􀆰 １　 易燃性( Ｉｆｌ)

易燃性与物质的闪点、沸点和自燃点等性质相

关ꎮ 本文中参考 ＤＯＷ 利用燃点和沸点对易燃性进

行分级方法ꎮ
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２􀆰 ２􀆰 ２　 易爆性( Ｉｅｘ)
易爆性体现了易燃物质(可燃气体、蒸汽和粉

尘)与空气(或氧气)在一定的浓度范围内均匀混合

形成预混气的难易程度ꎮ 该预混气在爆炸极限范围

内遇火源会发生爆炸ꎬ极限范围越宽ꎬ发生爆炸的概

率越大ꎮ 因此ꎬ用爆炸极限范围(爆炸上限 ＬＥＬ－爆
炸下限 ＵＥＬ)来表征易爆性ꎮ
２􀆰 ２􀆰 ３　 毒性( Ｉｔｏｘ)

毒性通常通过浓度、吸入时间或剂量表征ꎮ 本

文中采用毒性限值(ｔｈｒｅｓｈｏｌｄ ｌｉｍｉｔ ｖａｌｕｅｓꎬＴＬＶ)反映

毒性水平ꎮ ＴＬＶ 是指毒性气体对人体的危害指标ꎬ
当某种气体在空气中含量小于这一阈值时ꎬ充分且

持续暴露于该环境中的人体健康不会受到损害ꎮ 经

皮肤接触的液体毒性暂不考虑ꎬ具体如表 ２ 所示ꎮ
表 ２　 物质参数评分标准

易燃性

(ＦＰ:闪点ꎻ
ＢＰ:沸点)

分值

爆炸性

Ｓ＝(ＵＥＬ－

ＬＥＬ)％
分值 毒性 / １０－６ 分值

不可燃 ０ ０≤Ｓ<１０ ０􀆰 １ ＴＬＶ<０􀆰 ００１ １􀆰 ０００

ＦＰ>６０℃ ０􀆰 ２５ １０≤Ｓ<２０ ０􀆰 ２ ０􀆰 ００１≤ＴＬＶ<０􀆰 ０１ ０􀆰 ８７５

３７􀆰 ７℃<ＦＰ≤６０℃ ０􀆰 ５０ ２０≤Ｓ<３０ ０􀆰 ３ ０􀆰 ０１≤ＴＬＶ<０􀆰 １ ０􀆰 ７５０

ＦＰ≤３７􀆰 ７℃ 　 ３０≤Ｓ<４０ ０􀆰 ４ ０􀆰 １≤ＴＬＶ<１ ０􀆰 ６２５

ＢＰ>３７􀆰 ７℃ ０􀆰 ７５ ４０≤Ｓ<５０ ０􀆰 ５ １≤ＴＬＶ<１０ ０􀆰 ５００

ＦＰ≤３７􀆰 ７℃ 　 ５０≤Ｓ<６０ ０􀆰 ６ １０≤ＴＬＶ<１００ ０􀆰 ３７５

ＢＰ≤３７􀆰 ７℃ １􀆰 ００ ６０≤Ｓ<７０ ０􀆰 ７ １００≤ＴＬＶ<１０００ ０􀆰 ２５０

　 　 ７０≤Ｓ<８０ ０􀆰 ８ １０００≤ＴＬＶ<１００００ ０􀆰 １２５

　 　 ８０≤Ｓ<９０ ０􀆰 ９ １００００<ＴＬＶ ０

　 　 ９０≤Ｓ<１００ １􀆰 ０ 　 　

２􀆰 ３　 工艺参数(ＰＩ)
２􀆰 ３􀆰 １　 温度( Ｉｔ)

对于存储单元而言ꎬ温度指实际存储温度ꎻ对于

反应单元而言ꎬ温度是指反应器内的反应温度ꎬ直接

体现了反应器内的热量水平ꎬ反应温度越高ꎬ泄漏、
火灾和爆炸的风险程度越高ꎬ但是ꎬ若反应单元内温

度处于低温状态ꎬ则具有特殊工艺危险性ꎬ温度越

低ꎬ风险程度越高ꎮ
２􀆰 ３􀆰 ２　 压力( Ｉｐ)

对于存储单元而言ꎬ压力指实际存储压力ꎬ对于

反应单元而言ꎬ压力是指反应器内的反应压力ꎬ直接

体现了反应器内的张力水平ꎬ反应压力越大ꎬ泄漏和

爆炸的风险程度越高ꎮ
２􀆰 ３􀆰 ３　 产率( Ｉｙ)

产率由转化率和选择性决定ꎬ产率越低ꎬ意味着

原料处理量越高或者循环量越大ꎬ装置整体风险越

高ꎮ 但 Ｅｄｗａｒｄ 等在 ＰＩＩＳ 模型中假定单程转化率为

１００％ꎬ实际上对于每个工艺而言ꎬ基本的转化率、选
择性和产率是可得的ꎮ
２􀆰 ３􀆰 ４　 反应热( Ｉｈ)

反应热体现了反应过程中的热量变化ꎮ 反应中

释放的热量越多ꎬ反应的潜在风险越大ꎮ 根据 Ｋｉｎｇ
等[１３]的分类方法ꎬ将反应热分为极端放热、强烈放

热、中等放热、温和放热、热平衡、吸热 ６ 个等级ꎮ 若

反应器内存在一系列连续反应ꎬ则按照该连续反应

的综合方程式计算反应热ꎬ若存在多个反应器ꎬ则取

所有反应器中的反应热最大值ꎬ具体如表 ３ 所示ꎮ
表 ３　 工艺参数评分标准

温度 / ℃ 分值 压力 / ｐｓｉ 分值 产率 / ％ 分值 反应热 / ( Ｊ􀅰ｇ－１) 分值

Ｔ<－２５ １􀆰 ０ ０<Ｐ<９０ ０􀆰 １ Ｙ＝ １００ ０ 吸热≤－２００ ０

－２５≤Ｔ<－１０ ０􀆰 ３ ９０≤Ｐ<１４０ ０􀆰 ２ ９０≤Ｙ<１００ ０􀆰 １ －２００<热平衡≤２００ ０􀆰 ２

－１０≤Ｔ<１０ ０􀆰 １ １４０≤Ｐ<２５０ ０􀆰 ３ ８０≤Ｙ<９０ ０􀆰 ２ ２００≤温和放热<６００ ０􀆰 ４

１０≤Ｔ<３０ ０ ２５０≤Ｐ<４２０ ０􀆰 ４ ７０≤Ｙ<８０ ０􀆰 ３ ６００≤中等放热<１２００ ０􀆰 ６

３０≤Ｔ<１００ ０􀆰 １ ４２０≤Ｐ<７００ ０􀆰 ５ ６０≤Ｙ<７０ ０􀆰 ４ １２００≤强烈放热<３０００ ０􀆰 ８

１００≤Ｔ<２００ ０􀆰 ２ ７００≤Ｐ<１４００ ０􀆰 ６ ５０≤Ｙ<６０ ０􀆰 ５ 极端放热≥３０００ １􀆰 ０

２００≤Ｔ<３００ ０􀆰 ３ １４００≤Ｐ<３４００ ０􀆰 ７ ４０≤Ｙ<５０ ０􀆰 ６ 　 　

３００≤Ｔ<４００ ０􀆰 ４ ３４００≤Ｐ<４８００ ０􀆰 ８ ３０≤Ｙ<４０ ０􀆰 ７ 　 　

４００≤Ｔ<５００ ０􀆰 ５ ４８００≤Ｐ<６０００ ０􀆰 ９ ２０≤Ｙ<３０ ０􀆰 ８ 　 　

５００≤Ｔ<６００ ０􀆰 ６ ６０００≤Ｐ<８０００ １􀆰 ０ １０≤Ｙ<２０ ０􀆰 ９ 　 　

６００≤Ｔ<７００ ０􀆰 ７ 　 　 ０<Ｙ<１０ １􀆰 ０ 　 　

７００≤Ｔ<８００ ０􀆰 ８ 　 　 　 　 　 　

８００≤Ｔ<９００ ０􀆰 ９ 　 　 　 　 　 　

Ｔ≥９００ １􀆰 ０ 　 　 　 　 　 　

　 　 注:以后压力每增加 ２ ５００ ｐｓｉꎬ分值＋１ꎮ

􀅰４１２􀅰
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３　 丙烯腈实证分析研究

丙烯腈(ＡＮ) 是一种非常重要的有机化工原

料ꎬ是合成纤维、合成橡胶和合成树脂的重要单体ꎮ
化学分子式为 ＣＨ２ 􀪅􀪅Ｃ—ＣＮꎬ常温下是无色或淡黄

色有辛辣气味的液体ꎬ剧毒ꎬ与水互溶ꎬ其蒸气与空

气可形成爆炸性混合物ꎬ遇明火、高热易引起燃烧ꎬ
放出有毒气体ꎮ 与氧化剂、强酸、强碱、胺类、溴反应

剧烈ꎮ 高温下ꎬ能发生聚合放热ꎬ使容器破裂ꎮ 在

生产、贮存和运输中ꎬ必须有严格的安全防护

措施ꎮ
丙烯腈的合成方法大致有氰乙醇法、乙炔法、丙

烯氨氧化法、丙烷氨氧化法等ꎬ其中氰乙醇法和乙炔

法由于原料中存在剧毒物质氢氰酸ꎬ风险较高ꎬ因此

已基本被淘汰ꎮ 当前比较主流的合成方法是丙烯氨

氧化法ꎬ此外丙烷直接氨氧化法(丙烷一步法)以及

丙烷先脱氢制乙烯后氨氧化法(丙烷两步法)等加

工途径也得到广泛应用ꎮ
由于丙烯腈本身的危险程度较高ꎬ合成原料也

可能涉及高危物质ꎮ 本实例以年产 １０ 万 ｔ 丙烯腈

的工艺方案进行分析ꎬ由于传统的氰乙醇法和乙

炔法涉及到氢氰酸原料ꎬ风险水平必然较高ꎬ因此

本实例选择丙烯氨氧化法、丙烷氨氧化法、丙烷先

脱氢制乙烯后氨氧化法 ３ 种主流加工方案进行风

险分析ꎮ
３􀆰 １　 计算方法介绍

以最为常规的丙烯腈生产方法———丙烯氨氧化

法为例介绍产业链风险水平的计算方法ꎮ
主反应:
２Ｃ３Ｈ６ ＋ ２ＮＨ３ ＋ ３Ｏ２ → ２ＣＨ２􀪅􀪅 ＣＨＣＮ ＋ ６Ｈ２

　 　 副反应:
Ｃ３Ｈ６ ＋ ＮＨ３ ＋ ３Ｏ２ → ３ＨＣＮ ＋ ６Ｈ２Ｏ
Ｃ３Ｈ６ ＋ Ｏ２ → ＣＨ􀪅􀪅 ＣＨＣＨＯ ＋ Ｈ２Ｏ

２Ｃ３Ｈ６ ＋ ３ＮＨ３ ＋ ３Ｏ２ → ３ＣＨ３ＣＮ ＋ ６Ｈ２Ｏ
２Ｃ３Ｈ６ ＋ ９Ｏ２ → ６ＣＯ２ ＋ ６Ｈ２Ｏ

３􀆰 １􀆰 １　 反应单元风险指标计算

年操作时间为 ７ ２００ ｈꎬ丙烯腈损失率 ３􀆰 １％ꎬ原
料构成大致为 Ｃ３Ｈ６ 占 ８５％、Ｃ３Ｈ８ 占 １５％(摩尔分

数)ꎬ进反应器的原料配比为 Ｃ３Ｈ６ ∶ Ｃ３Ｈ８ ∶ Ｏ２ ＝ １ ∶
１􀆰 ０５ ∶２􀆰 ３(摩尔比)ꎬ丙烯腈单程收率约为 ６０％ꎬ以
此计算丙烯腈小时生产量和各物质的小时最大存量

(ＩＳＢＬ 标准)见表 ４ꎮ
氰化氢、乙腈、丙烯醛等副产品相对于主产品丙

　 　 　 　 　 　 　表 ４　 丙烯氨氧化法反应单元存量参数

存量参数 丙烯 丙烷 氨 氧气 氮气 丙烯腈

存量 / ｔ ２１􀆰 ００６ ３􀆰 ８７３２ ８􀆰 ５２０４ ３４􀆰 ６１７６ １１５􀆰 ６５６８ １５􀆰 １９６３８

ＶＩ ０􀆰 １ ０􀆰 １ ０􀆰 １ ０􀆰 ２ ０􀆰 ３ ０􀆰 １

烯腈而言存量较低ꎬ对整体风险影响较小ꎬ因此本实

例主要考虑通过主反应计算整体风险水平ꎮ 丙烯、
丙烷、氨和丙烯腈是主反应涉及的主要风险物质ꎬ氧
气、氮气不计入主要风险物质ꎮ 物料性质如表 ５
所示ꎮ

表 ５　 丙烯氨氧化法主要风险物质性质表

物质

性质

沸点 /

℃

闪点 /

℃

爆炸极限

(Ｖ / Ｖ) / ％

毒性限值 /

１０－６

燃烧热 /

(ｋＪ􀅰ｍｏｌ－１)

丙烯　 －４７􀆰 ７ －１０８ １􀆰 ０~１５􀆰 ０ 窒息 ２０４９􀆰 ０

丙烷　 －４２􀆰 １ －１０４ ２􀆰 １~９􀆰 ５ 窒息 ２２１７􀆰 ８

氨　 　 －３３􀆰 ５ — １５􀆰 ７~２７􀆰 ４ ５０(ＯＳＨＡ) ３５７􀆰 ７

丙烯腈 ７７􀆰 ３ －５ ２􀆰 ８~２８􀆰 ０ ２(ＯＳＨＡ) １７５７􀆰 ７

由此得出主要风险物质的存量参数 ＶＩ 和物质

参数 ＭＩ 如表 ６ 所示ꎬ根据反应条件得出工艺参数

ＰＩ 如表 ７ 所示ꎮ 其中ꎬ反应热的计算需按照反应器

入口和浓相段出口的实际气体组成和条件ꎬ根据基

希霍夫公式设计路径计算(图 １)ꎬΔＨ ＝ ΔＨ１ ＋ΔＨ２＋
ΔＨ３ꎮ

表 ６　 丙烯氨氧化法反应单元物质参数

物质参数 Ｉｆｌ Ｉｅｘ Ｉｔｏｘ ＭＩ

丙烯　 １ ０􀆰 ２ １ ２􀆰 ２

丙烷　 １ ０􀆰 １ １ ２􀆰 １

氨　 　 １ ０􀆰 ２ ０􀆰 ３７５ １􀆰 ５７５

丙烯腈 ０􀆰 ７５ ０􀆰 ３ ０􀆰 ５ １􀆰 ５５

表 ７　 丙烯氨氧化法反应单元工艺参数

工艺参数 Ｉｔ / ℃ Ｉｐ / ｐｓｉ Ｉｙ / ％ Ｉｈ / ( Ｊ􀅰ｇ－１) ＰＩ

工艺条件 ４３０~４５０ ２３􀆰 ５~２６􀆰 ５ ６６ ２７７０

分值　 　 ０􀆰 ５ ０􀆰 １ ０􀆰 ４ ０􀆰 ８ １􀆰 ８

ΔＨ１ 为进料的温变热量ꎻΔＨ２ 为反应热ꎻ

ΔＨ３ 为出口物的温变热量

图 １　 丙烯氨氧化法燃烧热计算路径

􀅰５１２􀅰
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根据图 １ 得出反应单元风险指标 ＲＩ＝ １􀆰 ３４ꎮ
３􀆰 １􀆰 ２　 存储单元风险指标计算

存储单元风险指标与危险物质的存储量和存储

环境有直接关系ꎬ而存储量和存储环境的确定与工

艺要求、装置要求、检修周期、开停工次序、运输方式

和安全防护措施等方面都息息相关ꎬ在产业链初步

确定阶段ꎬ可根据已有经验、现有数据和相关规范综

合确定存储量ꎮ 本文中主要根据«石油化工储运系

统罐区设计规范»和已有工艺经验确定存储量和存

储环境ꎮ 在运输方式不确定的情况下ꎬ取所有运输

方式中的最大设计值作为物料存储量ꎮ 例如丙烷和

氨等原料管道输送和公路运输的存储天数为 ７ ~
１０ ｄ、铁路运输 １０~２０ ｄ、内河及近海运输 １５~２０ ｄ、
远洋运输≥３０ ｄꎬ在尽可能排除运输方式的前提下ꎬ
选择其余运输方式中存储天数最大值 ３０ ｄꎮ 由此计

算的存储单元主要风险物质的存储量和存量参数

(ＯＳＢＬ 标准)见表 ８ꎬ根据各风险物质的存储条件得

出存储单元工艺参数如表 ９ 所示ꎮ
表 ８　 丙烯氨氧化法存储单元存量参数

存量参数 丙烯 氨 丙烯腈

存量 / ｔ １５１２４􀆰 ０３ ６１３４􀆰 ６８８ ９１１７􀆰 ８３

ＶＩ １􀆰 ０ ０􀆰 ７ ０􀆰 ９

表 ９　 丙烯氨氧化法存储单元工艺参数

工艺参数 ｔ / ℃ ｐ / ｐｓｉ Ｉｔ Ｉｐ ＰＩ

丙烯　 －４７ ２６４􀆰 ６０ ０􀆰 ８ ０􀆰 ５０ １􀆰 ３０

氨　 　 ５０ ３０４􀆰 ２９ ０􀆰 ４ ０􀆰 ５０ ０􀆰 ９０

丙烯腈 ２５ １４􀆰 ７０ ０􀆰 ２ ０􀆰 ２５ ０􀆰 ４５

结合表 ６ 所得的物质参数ꎬ进一步计算得出丙

烯氨氧化法存储单元指标 ＳＩ ＝ ４􀆰 ４８ꎬ因此ꎬ总体风险

指标 ＴＩ ＝ＲＩ＋ＳＩ ＝ ５􀆰 ８２ꎮ
３􀆰 ２　 延伸产业链对整体风险水平的影响

丙烯腈主要用于生产 ＡＢＳ / ＳＡＮ 树脂、腈纶、丙
烯酰胺、己二腈 /己二胺及丁腈橡胶等ꎬ本节将以丙

烷一步法的计算结果为基础ꎬ进一步延伸其产业链ꎬ
设计 １０ 万 ｔ / ａ 规模的丙烯酰胺装置ꎬ以考察延伸产

业链对整体风险水平的影响ꎮ 目前世界上生产丙烯

酰胺的主要方法仍然是催化水和法ꎮ 丙烯腈和水在

铜催化剂存在下ꎬ在 ８５ ~ １２５℃、０􀆰 ３ ~ ０􀆰 ４ ＭＰａ 下直

接水合成丙烯酰胺ꎬ反应一次转化率为 ８０％左右ꎮ
该方法的丙烯酰胺水合产品纯度高ꎬ可直接作为产

品出售ꎮ
３􀆰 ２􀆰 １　 反应单元风险指标计算

丙烷一步法生产的主要产品丙烯腈用于进一步

与水反应生成丙烯酰胺水溶液ꎬ其中水和丙烯酰胺

的水溶液的物质参数(易燃性、易爆性、毒性)均为

０ꎮ 丙烯腈作为产品ꎬ小时存量为 １０􀆰 ３７ ｔꎬ因此存量

参数 ＶＩ＝ ０􀆰 １ꎬ物质参数 ＭＩ＝ １􀆰 ５５ꎬ工艺参数如表 １０
所示ꎮ

表 １０　 反应单元工艺参数

工艺参数 ｔ / ℃ ｐ / ｐｓｉ ｙ / ％ ｈ / ( Ｊ􀅰ｇ－１) ＰＩ

工艺条件 ８８~１２５ ４４􀆰 １~５８􀆰 ８ ８０ ２４６２

分值　 　 ０􀆰 ２ ０􀆰 １ ０􀆰 ２ ０􀆰 ８ １􀆰 ３

得出丙烯腈水合生产丙烯酰胺的反应单元风险

指标为 ０􀆰 ２０ꎬ结合丙烷一步法的反应单元风险指标

分值 ０􀆰 ９４ꎬ二者相加得到产业链反应单元风险指标

ＲＩ＝ １􀆰 １４ꎮ
３􀆰 ２􀆰 ２　 存储单元风险指标计算

存储单元存量参数如表 １１ 所示ꎬ存储单元工艺

参数如表 １２ 所示ꎮ
表 １１　 存储单元存量参数

存量参数 丙烷 氨 丙烯腈 丙烯酰胺

存量 / ｔ １２５９２􀆰 ９５ ４８６２􀆰 ９９ ９９５􀆰 ３１ ８３３３􀆰 ３３

ＶＩ １􀆰 ００ ０􀆰 ６０ ０􀆰 ３０ ０􀆰 ９０

表 １２　 存储单元工艺参数

工艺参数 ｔ / ℃ ｐ / ｐｓｉ Ｉｔ / ℃ Ｉｐ / ｐｓｉ ＰＩ

丙烷　 －４２􀆰 ００ ２６４􀆰 ６０ ０􀆰 ８ ０􀆰 ５０ １􀆰 ３０

氨　 　 ５０􀆰 ００ ３０４􀆰 ２９ ０􀆰 ４ ０􀆰 ５０ ０􀆰 ９０

丙烯腈 ２５􀆰 ００ １４􀆰 ７０ ０􀆰 ２ ０􀆰 ２５ ０􀆰 ４５

计算得出丙烷一步法延伸至存储单元风险指标

ＳＩ ＝ ３􀆰 ７９ꎮ 延伸产业链后的总体风险指标 ＴＩ ＝ ＲＩ＋
ＳＩ ＝ ４􀆰 ９３ꎮ

由表 １３ 分析可知ꎬ丙烷一步法延伸产业链至丙

烯酰胺后ꎬ由于增加了反应步骤ꎬ反应单元的风险指

标上升了 ２１􀆰 ２８％ꎬ同时ꎬ由于大部分丙烯腈的用途

从主要产品变为中间产品ꎬ存储要求相应降低ꎬ存储

单元风险指数降低 ９􀆰 ９８％ꎬ综合整体风险水平下降

了 ４􀆰 ２７％ꎮ 可见ꎬ采取适当的产业链延伸方法ꎬ将
高风险的产品进一步加工转化为低风险产品ꎬ可在

一定程度上有效降低整体风险值ꎮ

􀅰６１２􀅰
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表 １３　 不同产业链风险指标情况

产业链风险指标 ＲＩ ＳＩ ＴＩ

丙烷→丙烯腈 ０􀆰 ９４ 　 ４􀆰 ２１ 　 ５􀆰 １５

丙烷→丙烯腈→丙烯酰胺 １􀆰 １４ ３􀆰 ７９ ４􀆰 ９３

增幅 / ％ ２１􀆰 ２８ －９􀆰 ９８ －４􀆰 ２７

４　 结论

通过对丙烯腈实证分析得出ꎬ氰乙醇法、丙烯

法、丙烷一步法和丙烷两步法对比ꎬ风险值排序专家

预测排序一致ꎬ说明该系统具有合理性ꎮ 丙烷一步

法和丙烷两步法对比ꎬ两步法的风险更高ꎬ说明某些

反应步骤的增加会导致整体产业链风险增加ꎮ 所有

产业链产生的丙烯腈进一步生产丙烯酰胺ꎬ总体普

遍降低ꎬ说明可以通过延长产业链、将高危产品转化

为低危产品的方法降低整体产业链风险ꎮ
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量沿程分布特点ꎮ 注水量呈现“Ｕ”型分布ꎬ跟端的

注入压力随着水平井段沿趾端方向降低ꎮ
(３)同样考虑井筒摩阻影响ꎬ模拟预测了非均

质储层调剖前后水平注入压力与注入量的分布特

点ꎮ 每一个井段内的注水量仍然呈现“Ｕ”型分布的

趋势ꎬ但是具体形态取决于井段长度、井段位置、临
近井段地层渗透率大小等因素的共同作用ꎮ 调剖后

水平井段注入压力明显高于调剖前ꎬ各段注入水量

差距变小ꎬ吸收剖面更均匀ꎮ
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