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摘要:甲醇装置存在多处高压串低压的风险部位ꎬ需要逐一分析引发原因及风险级别ꎬ根据分析结果采取相应的安全防控

措施以保证装置本质安全ꎻ在工程设计中还要根据对上下游的影响、采购周期、施工复杂性等综合因素选取最优解决方案ꎮ
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　 　 石化生产装置中普遍存在增压或减压的工艺流

程ꎬ如压缩机、泵的增压ꎬ液体闪蒸ꎬ气液相高低压分

离等ꎬ因此存在设备、阀门故障或操作失误而导致的

高压串低压事故的风险ꎮ 串压事故一旦发生ꎬ短时

间内会引发低压设备的压力快速升高超过设计压

力ꎬ若泄压不及时ꎬ可能造成严重后果ꎮ 因此对于石

化装置中可能存在的高压串低压部位ꎬ应逐一进行

风险分析ꎬ并根据评估结果采取合理的安全预防

措施ꎮ
高压串低压可分为正串压和反串压ꎮ 正串压是

介质流动方向与正常操作时相同ꎬ由高压系统进入

低压系统ꎻ反串压是串压发生时的物流方向与正常

操作时相反ꎮ 例如某石化加氢裂化装置加氢进料泵

因低流量联锁停机ꎬ由于泵出口止回阀发生内漏ꎬ泵
下游加氢反应器内的高压介质通过该泵倒串入低压

原料罐ꎬ罐顶安全阀泄放能力不足而导致超压爆炸ꎬ
即为典型的反串压事故ꎮ

１　 甲醇装置典型串压风险部位及风险级别

甲醇装置是将含有 Ｈ２、ＣＯ、ＣＯ２ 等的合成气在

高压及适宜温度条件下ꎬ在催化剂床层发生放热反

应生成甲醇、杂醇及烃类等混合物ꎬ经降温、减压分

离后ꎬ进一步精馏提纯生产出甲醇产品的过程ꎮ 在

甲醇生产流程中存在较多增压、减压过程ꎬ即存在多

处高压串低压风险部位ꎮ
甲醇装置串压风险部位大致可分为 ３ 类ꎬ第一

类是压缩机、泵等机械增压ꎬ第二类是减压分离过

程ꎬ第三类是高压介质泄压排放ꎮ 甲醇装置典型高

压串低压部位及风险分析见表 １ꎮ
表 １　 甲醇装置典型串压部位风险分析

风险描述
串压

类型
压差

风险

等级

机械故障类 　 　 　

　 合成压缩机非正常停车ꎬ高压段工艺气串

至压缩机入口低压系统

反串压 高 较高

　 合成压缩机防喘振阀故障开ꎬ高压段工艺

气串入低压系统

反串压 高 较高

　 驰放气洗涤用脱盐水泵非正常停泵ꎬ高压

驰放气反向串入脱盐水系统

反串压 高 较高

高低压分离 　 　 　

　 粗甲醇分离器液位控制阀故障导致分离器

失液位ꎬ高压循环气串入低压闪蒸槽

正串压 高 高

　 甲醇闪蒸槽出口调节阀失效ꎬ闪蒸槽失液

位发生串压

正串压 低 低
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续表

风险描述
串压

类型
压差

风险

等级

泄压排放 　 　 　

　 汽包排污调节阀失效ꎬ汽包失去液位ꎬ蒸汽

串至低压排污闪蒸槽

正串压 较高 低

　 精馏塔再沸器蒸汽凝液排放到低压蒸汽闪

蒸罐ꎬ凝液调节阀失效发生串压

正串压 低 较低

　 　 表中压差等级分类:０􀆰 １ ＭＰａ≤ΔＰ<１􀆰 ０ ＭＰａꎬ低ꎻ１􀆰 ０ ＭＰａ≤ΔＰ<
３􀆰 ０ ＭＰａꎬ较高ꎻ３􀆰 ０ ＭＰａ≤ΔＰ<１０􀆰 ０ ＭＰａꎬ高ꎮ

２　 串压风险分析

甲醇装置中ꎬ高压串低压工况的风险级别主要

根据压差、相态变化、串压带来的后果等因素进行

分析ꎮ
２􀆰 １　 机械故障类

表 １ 中合成气压缩机非正常紧急停车或防喘振

阀失效导致的反串压工况ꎬ尽管相态未发生变化ꎬ但
压差大ꎬ发生串压会引起低压设备短时间内超压ꎬ串
压风险较高ꎻ驰放气洗涤水泵非正常停车导致的串

压工 况ꎬ 驰 放 气 与 脱 盐 水 的 压 差 可 能 会 高 达

８􀆰 ０ ＭＰａꎬ一旦发生串压ꎬ驰放气会逆流进入脱盐水

管线ꎬ不但引起超压ꎬ而且有毒、可燃气体进入全厂

公用工程系统带来安全隐患ꎬ因此该位置串压风险

级别为较高ꎮ
２􀆰 ２　 气液相高低压分离

甲醇装置中典型的高低压分离为粗甲醇分离器

至甲醇闪蒸槽系统ꎬ及甲醇闪蒸槽减压至精馏预塔

系统ꎮ 粗甲醇分离减压系统的压差通常在 ５ ~
７ ＭＰａꎬ串压事故发生后ꎬ进入甲醇闪蒸槽介质由正

常操作时液＋闪蒸气转变为高压气体ꎬ体积可达到

正常量的数倍甚至数十倍ꎬ危险性极高ꎻ对于甲醇闪

蒸槽串压至精馏预塔的工况ꎬ由于该设备与预塔间

压差较小ꎬ预塔塔顶安全阀泄放量为进入塔顶冷凝

器的最大蒸汽量[１]ꎬ该泄放量大于串压工况下的气

体量ꎬ且预塔容积远大于闪蒸槽容积ꎬ引起预塔超压

的可能性较小ꎬ因此该串压危险级别低ꎮ
２􀆰 ３　 泄压排放

汽包排污阀失控导致汽包失去液位引起串压事

故ꎮ 由于排污阀尺寸较小ꎬ即使阀门故障全开ꎬ短时

间内失去液位的可能性小ꎬ并且汽包液位是甲醇装

置的关键控制因素ꎬ通常会采用多重联锁维持液位

稳定ꎮ 因此排污阀失控导致汽包失去液位引发串压

事故的概率很小ꎬ通常可无需考虑该工况ꎻ甲醇精馏

单元塔底再沸器的蒸汽冷凝液排放至闪蒸罐引起的

串压ꎬ由于压差较低ꎬ且非有毒、可燃性介质ꎬ故风险

级别较低ꎮ
综上所述ꎬ粗甲醇分离器的减压闪蒸系统叠加

了高压差、气相串液相、有毒可燃介质等多重因素ꎬ
是甲醇装置中串压风险最高的部位ꎮ

３　 工程设计中应考虑的安全防控措施

工程设计中应根据不同类别、不同串压原因及

后果的分析ꎬ采用安全、经济的防控措施ꎮ
３􀆰 １　 机械故障类

对于压缩机及其附属设施故障导致的串压ꎬ在
工程设计中需采取的防控措施主要有:压缩机管道

出口设置止回阀ꎬ防止突然停机导致大量气流倒串

损坏压缩机叶轮ꎻ低压系统的设计压力应按串压工

况设置ꎻ低压系统安全泄放设施按照串压工况发生

时的最大泄放量设计ꎮ
甲醇装置中的驰放气洗涤水泵故障这类串压工

况ꎬ通常采用止回阀 ＋联锁切断阀的方案ꎬ尽管

ＡＱ / Ｔ ３０５４—２０１５«保护层分析( ＬＯＰＡ)方法应用

导则»所列物理保护层手段中并不包括止回阀ꎬ但
是有文章通过动态模拟的方法研究了泵出口不同

数量止回阀串联对串压事故后果的影响ꎬ结果显

示 ２ 个不同类型的止回阀串联可有效降低串压事

故时的流量ꎬ并使流量达到峰值的时间延长数倍ꎬ
提高装置的安全性[２] ꎮ 因此在高压差工况下ꎬ建
议采用泵出口管线双止回阀串联＋紧急切断阀联

锁的方案ꎮ
３􀆰 ２　 高低压分离系统

高低压分离系统的串压均为失液位导致ꎬ串压

速度快ꎬ后果严重ꎬ因此需采用液位控制＋联锁、低
压设备压力控制、安全泄放等多重措施ꎬ根据保护层

分析 ( ＬＯＰＡ) 制定控制回路的安全完整性等级

(ＳＩＬ)ꎮ 低压设备的安全泄放能力根据 ＨＧ / Ｔ
２０５７０􀆰 ２—１９９５«安全阀的设置和选用»第 ７􀆰 ０􀆰 ５􀆰 ２
条规定进行计算ꎬ但该规范仅说明安全阀泄放量如

何计算ꎬ未对串压工况下安全阀计算时应考虑的因

素进行分析ꎮ 在 ＳＹ / Ｔ １００４３—２００２«泄压和减压系

统指南(ＡＰＩ ＲＰ ５２１)»中第 ３􀆰 １０ 条对串压进行了

详细说明:①高压容器液位失去控制ꎬ低压系统所需

的泄压装置按照能够处理通过液体控制阀的蒸气流

量来选定尺寸ꎻ②即使控制阀设计成故障时可保持
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阀位ꎬ但由于无法预测阀门故障时的真正停留位

置ꎬ故该工况下的流通量应考虑全开[１] ꎮ 这是高

低压分离系统串压工况下计算安全阀泄放量的 ２
个设计要点ꎮ
３􀆰 ３　 泄压排放系统

甲醇装置中泄压排放系统的防串压措施基本可

参照高低压分离系统的设置ꎬ低压设备的安全阀或

爆破片可根据具体情况选择液相闪蒸气量或失液位

后的气相量ꎮ

４　 甲醇装置串压案例分析

根据上述分析ꎬ甲醇装置中串压风险级别最高

的是粗甲醇分离器的失液位串压ꎮ 本文中对某甲醇

装置粗甲醇分离器串压工况的现有设计存在问题进

行分析ꎬ并提出解决方案ꎮ
４􀆰 １　 现有设计概况

某甲醇装置的反应器出口合成气冷却后进入粗

甲醇分离器ꎬ分离出的气相返回循环回路ꎬ液相经液

位调节阀减压至 ０􀆰 ５ ＭＰａ 送至甲醇闪蒸罐ꎬ闪蒸出

不凝气后进入精馏系统ꎮ 流程示意图见图 １ꎮ

图 １　 粗甲醇分离系统流程示意图

该装置粗甲醇分离系统的现有设计参数见

表 ２ꎮ
表 ２　 粗甲醇减压分离系统设计参数

设备名称 操作压力 / ＭＰａ 设计压力 / ＭＰａ 流量 / ( ｔ􀅰ｈ－１)

粗甲醇分离器 ７􀆰 ５ ９􀆰 ９ ３８１(气) / ２４０(液)

甲醇闪蒸槽　 ０􀆰 ５ ０􀆰 ８ ２􀆰 ９(气) / ２３６(液)

液位控制阀　

　

　

阀前 ７􀆰 ５

阀后 ０􀆰 ５

　

　

２４０(正常)

９６(最小)

２８８(最大)

设计中采取的相关安全措施:①粗甲醇分离器

液位采用三取二信号控制ꎬ液位调节阀带有电磁阀ꎬ

控制回路安全性等级为 ＳＩＬ１ꎻ②当液位信号低低时

触发联锁ꎬ液位调节阀关闭ꎻ③甲醇闪蒸罐安全阀的

泄放量为 ４１ ０００ ｋｇ / ｈꎬ定压 ０􀆰 ８ ＭＰａꎻ④甲醇闪蒸罐

顶设置压力调节阀ꎮ
４􀆰 ２　 低压系统安全性核算

４􀆰 ２􀆰 １　 安全阀核算

首先应核算低压系统的安全阀泄放量能否满足

要求ꎬ从而判断该安全阀是否可以作为独立的保护

层[３]ꎮ 根 据 « 安 全 阀 的 设 计 和 选 用 » ( ＨＧ / Ｔ
２０５７０􀆰 ２—９５)中第 ７􀆰 ０􀆰 ５􀆰 ２ 条规定ꎬ对于故障时处

于全开位置的气相管道ꎬ若满足低压侧设计压力小

于高压侧的 ２ / ３ꎬ安全阀泄放量为[４]:
Ｗ ＝ ３ １７１􀆰 ３(ＣＶ１ － ＣＶ２)Ｐｈ Ｇｇ / Ｔ (１)

式中ꎬＷ 为质量泄放流量ꎬｋｇ / ｈꎻＣＶ１为控制阀的 ＣＶ

值ꎻＣＶ２为控制阀最小流量下的 ＣＶ 值ꎻＰｈ 为高压侧

工作压力ꎬＭＰａꎻＧｇ 为气相密度ꎬｋｇ / ｍ３ꎻＴ 为泄放温

度ꎬＫꎮ
液位调节阀的 ＣＶ 值为 ２００ꎬ在不同流量下对应

的计算 ＣＶ 值分别为 １０１(最大流量) / ８５(正常流

量) / ３５(最小流量)ꎮ 根据公式(１)可得出串压下安

全阀所需泄放量为:
Ｗ ＝ ３１７１􀆰 ３ × (２００ － ３５) × ７􀆰 ６ ×

[０􀆰 ４３ / (２７３ ＋ ４０)] １ / ２ ＝ １４７ ４００ ｋｇ / ｈ

　 　 该装置现有安全阀泄放量仅为 ４１ ０００ ｋｇ / ｈꎬ显
然无法满足高压串低压工况下的气相泄放量ꎬ存在

安全隐患ꎮ
４􀆰 ２􀆰 ２　 液体排空时长计算

计算当调节阀全开时ꎬ液位低低(联锁位置)至
完全失去液位所需的时间ꎬ用以判断是否有足够的

时间进行人工干预ꎮ 首先计算液位控制阀在 ＣＶ 值

最大时的液体流量ꎮ 可按下列国际电工委员会

(ＩＥＣ)推荐的调节阀流通量计算公式进行判别与

计算ꎮ
一般流动判别式:

ΔＰ < ΔＰＣ ＝ Ｆ２
Ｌ(Ｐ１ － ＰＶ) (２)

　 　 一般流动计算公式:
ＫＶ ＝ Ｑ( ｒ / ΔＰ) １ / ２ (３)

　 　 阻塞流判别式:
ΔＰ ≥ ΔＰＣ

　 　 当 ＰＶ<０􀆰 ５Ｐ１ 时:
ΔＰＣ ＝ Ｆ２

Ｌ(Ｐ１ － ＰＶ) (４)

　 　 当 ＰＶ≥０􀆰 ５Ｐ１ 时:
ΔＰＣ ＝ Ｆ２

Ｌ[Ｐ１ － (０􀆰 ９６ － ０􀆰 ２８(ＰＶ / ＰＣ) １ / ２ × ＰＶ] (５)

􀅰８４２􀅰



２０２２ 年 ７ 月 顾英:甲醇装置串压风险分析及解决方案

　 　 阻塞流计算公式:
ＫＶ ＝ Ｑ( ｒ / ΔＰＣ) １ / ２ (６)

式中ꎬＫＶ 为调节阀流量系数ꎬＣＶ ＝ １􀆰 １６７ＫＶꎻＦＬ 为液

体压力恢复系数ꎻＱ 为液体流量ꎬｍ３ / ｈꎻｒ 为液体密

度ꎬｇ / ｃｍ３ꎻＰ１ 为阀前压力ꎬ１００ ｋＰａ(绝)ꎻＰ２ 为阀后

出口压力ꎬ１００ ｋＰａ(绝)ꎻＰＶ 为阀门入口温度下液体

饱和蒸气压ꎬ１００ ｋＰａ(绝)ꎻＰＣ 为临界压力ꎬ１００ ｋＰａ
(绝)ꎮ

已知 Ｐ１ ＝ ７６ × １００ ｋＰａꎬＰ２ ＝ ９ × １００ ｋＰａꎬＰＶ ＝
７５×１００ ｋＰａꎬ ＰＣ ＝ ２２１ × １００ ｋＰａꎬ ＦＬ ＝ ０􀆰 ９ꎬ ｒ ＝

０􀆰 ７８５ ｇ / ｃｍ３ꎬ算 得 ΔＰ ＝ ６７ × １００ ｋＰａ > ΔＰＣꎬ 且

ＰＶ>０􀆰 ５Ｐ１ꎬ用判别式(５)可知流型为阻塞流ꎬ计算得

出 ΔＰＣ ＝ １３􀆰 ７４ × １００ ｋＰａꎮ 当阀门 ＣＶ 值达到 ２００
时ꎬ根据公式(６)算得液相流量为 ７１７ ｍ３ / ｈꎬ进而算

出该流量下粗甲醇分离器低低液位至排空时间为

２ ｍｉｎꎮ
由此可以看出ꎬ液位控制阀故障开至全开时ꎬ由

于排空时间远不足 １５ ｍｉｎꎬ操作人员没有足够的时

间采取措施ꎬ因此ꎬ必须对原设计进行改造保证低压

系统本质安全ꎮ
４􀆰 ３　 解决方案

４􀆰 ３􀆰 １　 方案一:增设或更换安全阀

该方案的改造内容为:根据核算结果增设或更

换安全阀ꎬ泄放量不小于 １４７ ４００ ｋｇ / ｈꎻ液位控制阀

之后的管线根据压降计算结果进行适当扩径ꎻ核算

对现有火炬系统的影响ꎮ 经核算后发现该方案对火

炬系统影响较大ꎬ闪蒸槽安全阀排放至低压火炬管

网ꎬ装置界区内低压火炬管线直径为 ＤＮ６００ꎬ当安全

阀泄放量为 ４１ ０００ ｋｇ / ｈ 时ꎬ 安全阀动背压为

１９０ ｋＰａꎻ当串气量提高至 １４７ ４００ ｋｇ / ｈ 时ꎬ安全阀

后火炬管动背压则达到 ５５０ ｋＰａꎬ提高了近 ３ 倍ꎬ存
在较大安全隐患ꎬ只有将火炬管线扩大至 ＤＮ９００ 才

能使设计背压基本保持不变ꎮ
由于该项目已经投运ꎬ改造火炬系统管径带来

的工作量巨大ꎬ且需全厂停车才可实现ꎬ既不经济且

改造难度较大ꎬ并非优选方案ꎮ
４􀆰 ３􀆰 ２　 方案二:增设限流孔板

根据方案一的结论ꎬ可考虑采取措施控制串压

时进入低压系统的气体量ꎬ在液位控制阀后增设一

限流孔板ꎬ使得串气量不大于现有安全阀的设定泄

放量ꎬ该方案改造量小ꎬ对火炬系统无影响ꎬ经济安

全ꎮ 方案示意图见图 ２ꎮ

图 ２　 增设限流孔板及安全阀方案示意图

根据 « 管 路 限 流 孔 板 的 设 置 » ( ＨＧ － Ｔ －
２０５７０􀆰 １５—９５)中规定ꎬ预设孔板型式为单板ꎬ介质

为液相时最大压降控制在 ２􀆰 ５ ＭＰａ 以内[５]ꎮ 算得

当孔板孔径尺寸为 ５０ ｍｍ 可满足气体通过量控制

在 ４１ ０００ ｋｇ / ｈꎮ 据此值按照公式(７)核算液相通

过量:
Ｑ ＝ １２８􀆰 ４５Ｃｄ２

０(ΔＰ / γ) １ / ２ (７)

式中ꎬＱ 为工作状态下体积流量ꎬｍ３ / ｈꎻＣ 为孔板流

量系数ꎻΔＰ 为通过孔板的压降ꎬＰａꎻｄ０ 为孔板孔

径ꎬｍꎮ
算出当孔板孔径为 ５０ ｍｍ、压降 ２􀆰 ５ ＭＰａ 时ꎬ孔

板液相流通量为 ２７８ ０００ ｋｇ / ｈꎬ可满足正常流量

２４０ ０００ ｋｇ / ｈꎬ但是未能满足最大流量要求 ２８８ ０００
ｋｇ / ｈꎮ 另外本方案中调阀的部分压降需分配给新增

的孔板ꎬ阀门压降由 ６􀆰 ７ ＭＰａ 降至 ４􀆰 ２ ＭＰａꎬ压降的

改变使得调节阀开度相应变大ꎬ阀门可控性变差ꎬ对
甲醇分离器维持液位稳定性有影响ꎮ

针对上述问题ꎬ对该方案进行优化ꎬ使其同时满

足下述要求:①调整孔板与液位调节阀压降分配ꎬ使
液位控制阀调节能力维持在可接受范围内ꎻ②调整

孔板流通量ꎬ使其不影响正常操作时最大液相通过

量ꎬ仅在串压发生时产生限流作用ꎮ 该优化方案需

增大孔板的孔径ꎬ因此还需核算调整后安全阀的泄

放量及对火炬管网系统背压的影响ꎮ
经过反复试算ꎬ现有火炬管网管径不变的前提

下ꎬ当泄放量为 ７６ ０００ ｋｇ / ｈ 时ꎬ算得安全阀后的背

压为 ２９０ ｋＰａꎬ该背压对低压火炬管网相关安全阀及

泄放阀的排放影响较小ꎮ 按照此设定流量试算出限

流孔板的孔径为 ７０ ｍｍꎬ根据公式(７)可计算出当

粗甲醇流量最大时孔板产生的压降为 ７４０ ｋＰａꎬ压降

仅占液位调阀压降的 １１％ꎬ调阀仍可正常操作ꎮ
优化后方案为增设 １ 孔板及 １ 台泄放量为
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３５ ０００ ｋｇ / ｈ 的安全阀ꎬ孔板＋安全阀的设置使得系

统在正常操作时不影响粗甲醇分离器液位控制阀的

调节ꎬ在串压事故工况下可控制泄放量ꎬ保证低压系

统设备及火炬管网的安全性ꎬ相对方案一工程改动

量小ꎬ无需全厂停车ꎮ
４􀆰 ３􀆰 ３　 方案三:增设开关阀

该项目串压的风险的根本原因是由于液位低低

联锁时液位调节阀无法关闭导致ꎬ现有控制方案中

一旦调阀发生故障即意味着该控制回路失效ꎬ无法

作为独立的保护层ꎮ 因此可考虑增设紧急切断阀ꎬ
当液位低低时直接关闭紧急切断阀ꎬ阻断串压风险

的发生ꎮ 流程示意图见图 ３ꎮ

图 ３　 增设开关阀方案示意图

该紧急切断阀的关闭时间不得大于串压发生时

低低液位到失去液位的时长ꎬ根据第 ４􀆰 ２􀆰 ２ 条计算ꎬ
关闭时长不得大于 ２ ｍｉｎ􀆰 ꎮ 紧急切断阀的设置可作

为独立保护层ꎬ阻断串压风险的发生ꎮ 本方案的优

点是从本源上消除了串压风险ꎬ缺点是投资成本

较高ꎮ
根据上述分析并结合现场检修时间、采购周期

等因素ꎬ最终选择方案二ꎬ即增设限流孔板＋安全阀

的方案ꎮ

５　 结论

甲醇装置存在多处串压隐患ꎬ工程设计中首先

应对串压后果、引发因素进行逐一分析ꎬ采取安全合

理、经济可行的方案ꎬ其中首要因素是确保低压系统

安全泄放设施满足串压工况需求ꎮ 本文中所举案例

在工程设计中较为典型ꎬ由于项目实施过程中设备

采购顺序不同ꎬ安全阀泄放量往往仅按工艺计算值

设定ꎬ未根据液位调节阀最终选型进行核算ꎬ导致泄

放量不满足实际要求ꎮ 另外ꎬ在设计中还应结合串

压系统的上下游统筹考虑ꎬ在保证安全性的前提下ꎬ
考虑投资、采购周期、施工难度等综合因素ꎬ选择最

佳安全防控措施ꎮ
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