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鲁安监发〔2009〕108号

关于印发氯化、硝化、磺化、聚合、氟化、加氢

工艺安全控制设计指导方案的通知
各市安监局，各县（市、区）安监局，各化工企业，有关设计、施工单位：

为规范、指导全省涉及氯化、硝化、磺化、聚合、氟化、加氢6种危险化工工艺安全控制的设计、安装和改造工作，确保安装和改造后工艺装置的安全运行，省安监局组织山东省化工研究院、山东汇智工程设计有限公司等单位和有关专家，依据国家安监总局《关于公布首批重点监管的危险化工工艺目录的通知》（安监总管三〔2009〕116号）有关要求，制订了氯化、硝化、磺化、聚合、氟化、加氢6种危险化工工艺安全控制的设计指导方案，现印发给你们，并提出以下要求，请一并贯彻执行。

一、涉及的化工企业要按照以上6种方案的要求，针对企业采用的危险化工工艺及其特点，确定重点监控的工艺参数，装备和完善自动控制系统及安全联锁装置，大型和高度危险化工装置要按照推荐的控制方案装备紧急停车系统。已完成改造的企业要对照方案要求，进一步完善自动控制系统及安全联锁装置。

二、有关设计、施工单位要按照以上6种方案的要求，结合改造企业的实际，对相应的危险化工工艺自动控制系统及安全联锁装置进行设计和施工。

三、各级安监部门要依据以上6种方案的要求，加强对辖区内有关企业危险化工工艺装置安全控制改造工作的指导和检查，督促有关企业和设计、施工单位落实方案要求，确保安全控制改造的实用、可靠。

各有关单位如果发现以上6种方案存在问题，请认真研究提出处理意见，并及时反馈省安监局（危化处）。

附件：1.氯化工艺安全控制设计指导方案
2.硝化工艺安全控制设计指导方案
3.磺化工艺安全控制设计指导方案
4.聚合工艺安全控制设计指导方案
5.氟化工艺安全控制设计指导方案
6.加氢工艺安全控制设计指导方案
山东省安监局

二〇〇九年十一月二日
主题词：安监   危险工艺   设计   通知

抄送：国家安监总局。

王军民副省长，李世瑛副主任，省政府办公厅。

山东省安全生产监督管理局办公室      2009年11月2日印发
附件1

氯化工艺安全控制设计指导方案
编 制 说 明

为规范、指导全省涉及氯化工艺企业的安全控制改造工作，指导设计单位相应的安全控制设计工作，并为各级安监部门监督检查相关企业的安全控制改造工作提供参考，山东省安监局组织有关单位和专家，依据国务院安委会办公室《关于进一步加强危险化学品安全生产工作的指导意见》（安委办[2008]26号）、国家安全监管总局《关于公布首批重点监管的危险化工工艺目录的通知》（安监总管三[2009]116号）等文件和有关标准规范，制订了《氯化工艺安全控制设计指导方案》。

本方案由概述、危险性分析、重点控制的工艺参数及控制要求、推荐的安全控制方案、通用设计要求、典型产品工艺安全控制方案实例、附表和附图以及典型事故案例八部分组成。由于具体的产品工艺差异较大，各有关单位在执行本方案时，应结合企业实际，深入分析工艺装置的运行状况和存在的问题，按照“安全、可靠、经济、实用”的原则进行设计、施工和改造，并认真总结遇到的问题，以便进一步修订完善本方案。
山东省化工研究院、山东汇智工程设计有限公司承担了本方案的编制工作。青岛科技大学、山东理工大学、有关市（县）安监局及有关专家参与了本方案的编制工作。
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为做好全省涉及氯化工艺相关企业的安全控制系统改造工作，指导设计单位相应的安全控制系统设计工作，并为各级安监部门监督检查有关企业的安全控制系统改造工作提供参考，依据国务院安委会办公室《关于进一步加强危险化学品安全生产工作的指导意见》（安委办［2008］26号）、国家安全监管总局《关于公布首批重点监管的危险化工工艺目录的通知》（安监总管三［2009］116号）、山东省安监局《关于推进化工企业自动化控制及安全联锁技术改造工作意见》（鲁安监发［2008］149号文件），制定本方案。
1  概述

1.1氯化工艺

氯化是化合物的分子中引入氯原子的反应，包含氯化反应的工艺过程为氯化工艺。如乙酸氯化制氯乙酸、乙烯氯化制氯乙烯、黄磷氯化制三氯化磷等。

1.2氯化反应类型

氯化反应主要分为取代氯化、加成氯化、氧氯化和其他工艺四种类型。

1.2.1取代氯化                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                  

取代氯化是指氯原子取代脂肪烃、芳香烃苯环或醇醚等上的氢原子的反应。如氯取代烷烃的氢原子制备氯代烷烃；氯取代苯的氢原子生产六氯代苯；氯取代萘的氢原子生产多氯代萘；甲醇与氯反应生产氯甲烷；乙醇和氯反应生产氯乙烷（氯乙醛类）；醋酸与氯反应生产氯乙酸；氯取代甲苯的氢原子生产苄基氯等。

如醋酸与氯反应生产氯乙酸的反应方程式为：
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1.2.2加成氯化

加成氯化是指氯加成到脂肪烃和芳香烃的不饱和双、三键上的反应。如乙烯与氯加成氯化生产1,2-二氯乙烷；乙炔与氯加成氯化生产1,2-二氯乙烯；乙炔和氯化氢加成生产氯乙烯等。

如乙炔和氯化氢加成生产氯乙烯得化学反应方程式如下: 
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1.2.3氧氯化

氧氯化是介于取代氯化和加成氯化之间的一种氯化方法。对烷烃和芳香烃（包括侧链上的氢）而言，发生的主要是取代氯化，对烯烃则主要发生氯化加成生产二氯代烷烃。如乙烯氧氯化生产二氯乙烷、丙烯氧氯化生产1,2-二氯丙烷、甲烷氧氯化生产甲烷氯化物、丙烷氧氯化生产丙烷氯化物等。

如乙烯氧氯化生成二氯乙烷的反应方程式为：
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1.2.4其他氯化工艺

还有一部分氯化工艺不同于以上三种形式，如硫与氯反应制备一氯化硫；四氯化钛的制备；黄磷与氯气反应制备三氯化磷、五氯化磷等。

如黄磷与氯气生成三氯化磷的反应方程式为：

2P + 3Cl2= 2 PCl3
1.3氯化工艺关键设备和重点监控单元

1.3.1氯化工艺的关键设备

氯化工艺的关键设备是氯化反应釜（器）及氯化剂的储存设备。

氯化反应釜（器）的型式跟反应类型有关，常用的液相氯化一般采用鼓泡式间歇氯化，氯化反应主要在氯化反应釜内进行，如三氯化磷的生产。对于气固相催化氯化，则一般采用固定床或流化床反应器，如乙烯氧氯化为二氯乙烷。对于气相均相氯化，例如丙烯高温氯化，一般采用的是喷嘴式反应器。

氯化剂储存设备一般为压力储罐，如液氯储罐、氯气缓冲罐等。

1.3.2 氯化工艺的重点监控单元

氯化工艺的重点监控单元为氯化反应工序和氯化剂储存（或制备）工序，氯化反应工序重点监控氯化反应釜（器）的温度、压力、液位及氯化剂流量、搅拌器电流（或转速）、尾气成分，以及冷却系统中冷却介质的温度、压力、流量等。氯化剂储存（或制备）工序重点监控液相氯化剂储罐的温度、压力、液位及气相氯化剂储罐的压力等，对于以液氯为氯化剂的氯化反应，还应监控液氯汽化器及氯气缓冲罐中三氯化氮的含量、液氯汽化器中热水温度、流量等。

1.4 氯化工艺涉及的主要危险介质

1.4.1 氯化原料

1.4.1.1氯化剂

氯化工艺涉及到的氯化剂主要有氯气、氯化氢、浓盐酸和三氯化磷、五氯化磷等。氯气，本身是剧毒化学品，同时又是助燃物质和遇湿腐蚀性物品；氯化氢气体具有强刺激性和遇湿强腐蚀性；三氯化磷即是氯化产品或中间产品，同时又是一种氯化剂，本身也是剧毒化学品。

1.4.1.2 其他原料

氯化工艺涉及到的其他原料主要为被氯化的物质，如甲烷、乙烷、丙烷、丙烯、乙烯、乙炔、乙酸、苯、甲苯、萘等，大多为甲类或乙A类易燃易爆物品。有的还具有腐蚀性，如乙酸。有的本身具有爆炸性，如萘，遇明火、高热易燃，燃烧时放出有毒的刺激性烟雾，其与强氧化剂如铬酸酐、氯酸盐和高锰酸钾等接触，能发生强烈反应，引起燃烧或爆炸，其粉体与空气可形成爆炸性混合物, 当达到一定浓度时, 遇火星会发生爆炸。
1.4.2产品和中间产品

氯化产品主要有氯代烷烃、六氯代苯、多氯代萘、氯乙酸、苄基氯、氯乙烯、一氯化硫、四氯化钛、三氯化磷、五氯化磷等，大多为刺激性物品和毒害品，遇高热容易分解出腐蚀性气体。苯类氯化产品多为有毒物质。

1.4.3 其他

氯化工艺常用的催化剂大多为重金属盐类，在制造和使用过程中如果使用不当，容易造成重金属中毒，同时废弃的催化剂如果处理不当，易造成环境污染。如氯甲烷的生产使用的氯化锌水溶液作为催化剂，氯乙烯生产过程中采用氯化汞等作为催化剂；少数使用有机酸作为催化剂的，如氯乙酸的生产采用醋酐、醋酸、氯磺酸等作为催化剂。
1.5 山东省主要氯化工艺产品目录

山东省主要的氯化工艺有氯取代烷烃的氢原子制备氯代烷烃、氯取代芳烃的氢原子制备氯代芳烃、氯气与烯烃或炔烃加成制备氯化烃等，主要产品有氯甲烷、氯乙酸、氯丙烯、氯乙烯、苄基氯、对（临）硝基氯苯、环氧氯丙烷、氯化石蜡、三氯化磷等。

山东省主要氯化工艺产品目录详见附表一。

2 危险性分析

氯化反应是一个放热过程，尤其在较高温度下进行氯化，反应更为剧烈，速度快，放热量较大。所用的原料大多具有燃爆危险性、毒性或腐蚀性，一旦泄漏危险性较大。生成的氯化氢气体遇水后腐蚀性强。氯化反应尾气可能形成爆炸性混合物等。

2.1 固有危险性

固有危险性是指氯化反应中的原料、产品、中间产品等本身具有的危险有害特性。

2.1.1 火灾危险性

氯化反应涉及的原料、产品、中间产品等大多具有易燃性，如乙炔、乙烯、丙烯等为甲类易燃易爆气体，甲醇、乙酸、苯类等均为易燃液体，黄磷为甲类易燃固体，黄磷接触空气容易自燃等。常用氯化剂氯气为强氧化剂，具有助燃性。产品或中间产品氯甲烷为甲类易燃气体，氯乙烷、氯乙烯、二氯乙烷等为甲类易燃液体，氯乙酸、苄基氯等为可燃液体。

2.1.2 爆炸危险性分析

氯化反应涉及的原料、产品、中间产品等大多具有燃爆性，如乙炔、乙烯、丙烯等气体与空气混合后遇明火即可发生爆炸。甲醇、乙酸、苯类、氯乙烷、氯乙烯、二氯乙烷等易燃液体的蒸汽，暴露在空气中形成爆炸性混合物，遇明火会发生爆炸。氯化氢遇水生成盐酸，与某些金属反应放出氢气，极易发生爆炸。液氯、乙炔、乙烯、丙烯等一般为压力储存，容易发生物理爆炸等。

2.1.3 中毒危险性分析

氯化反应涉及到的原料、产品、中间产品等大多具有毒性，氯气、三氯化磷、2-氯乙醇、2-氯吡啶等为剧毒物品。二氯乙烷、苄基氯、四氯化钛、黄磷等均为高毒物质，氯乙烯等还是致癌物质。

2.1.4 腐蚀及其他危险性

氯化反应涉及到的氯气、氯化氢、三氯化磷等均为强腐蚀性物质。丙烯、液氯、液体氯乙烯等汽化时能产生低温，接触皮肤能发生冻伤。四氯化钛生产过程中产生含粉尘的炉气，对人体呼吸系统产生危害。

2.2 工艺过程的危险性分析

氯化反应是一个放热过程，所用原料又多为易燃易爆、有毒、强腐蚀物质，因此在氯化反应和原料的储存过程中存在诸多不安全因素。

2.2.1 反应过程的危险性分析

氯化反应是一个放热过程，尤其在较高温度下进行氯化，反应更为剧烈。如果放出的热量不能及时移出，就会造成反应温度的进一步升高，而氯化所用的原料多为有机易燃物和强氧化剂，如乙炔、甲烷、乙烷、苯、酒精、甲苯、液氯等，高温下饱和蒸汽压非常高，容易造成泄漏，导致有毒物质扩散，并且在这样高的温度下，如果物料泄漏还会造成着火或引起爆炸。

控制原料的投料量和氯化剂的投料速度、正确计量各种原料的投料比及投料顺序、及时将反应热移出等，均有利于反应过程的平稳运行。

2.2.2 原料储存过程的危险性分析

氯化反应常用的氯化剂有液态或气态氯、气态氯化氢和各种浓度的盐酸、磷酸氯(三氯氧化磷)、三氯化磷(用来制造有机酸的酰氯)、硫酰氯(二氯硫酰)、次氯酸酯等。常用来氯化的原料大多是有机易燃物，如乙炔、甲烷、乙烷、苯类等。以上物质大多具有毒性、强腐蚀性或易燃易爆性，有些需在一定压力下储存，如液态或气态氯、氯化氢气体、甲烷、乙烷、乙炔等，有些则需要特殊材质的容器材质，如盐酸等，一旦泄漏或爆炸，将会造成重大安全和环境事故。

针对具体的氯化工艺，建议采用危险和可操作性分析（HAZOP）或预先危险分析（PHA）或事故树分析（ETA）等风险评价方法，对整个工艺过程的危险性进行分析。

3 重点监控的工艺参数和控制要求

3.1 温度

包括反应器温度和原料储罐的温度。

氯化反应是一个放热反应，反应放出的热量如果不能及时的移出，会造成釜内物料温度升高，引起喷料、釜压升高、甚至着火爆炸等严重后果。对于一台具体的反应器，温度的高低除了与物料的反应热有关外，还与原料的进料温度等有关，因此应对反应器温度、物料进口温度、回流比、冷媒温度等进行监控。

另外，还有些氯化工艺在引发反应阶段的温度控制非常重要，如三氯化磷的生产，在未达到引发温度以前不发生反应，此时必须严格监控温度，一旦达到引发温度，必须严格监控反应情况，如果不反应或反应缓慢，必须查清原因，不能盲目通入氯化剂，以免造成反应失控。

氯化工艺所用原料大多为易燃易爆、有毒物质，如液态氯、丙烯等储存温度升高会造成储罐压力升高，容易导致泄漏甚至爆炸。而有些原料如甲醇、乙醇、甲苯等，虽然是常压储存，但随着温度的升高会加大物料的蒸发，一旦达到爆炸极限遇明火会发生爆炸，同时也容易造成人员中毒和环境危害。因此，应对储罐温度进行监控。

3.2 压力

包括反应器压力和原料储罐压力。

氯化反应多数是在一定压力下进行，有些甚至是在高压下进行，例如DOW化学的非催化法氯甲烷生产，反应压力达到1.06MPa，如果温度控制不好，还可能进一步升高，一旦超过设计压力，就有造成物料泄漏或反应器爆炸的危险，因此应监控反应器压力。

氯化工艺常用的氯化剂氯气、氯化氢等都是在一定压力下储存，氯化剂本身又是有毒物质，一旦超压泄漏或爆炸容易造成人员中毒和环境危害。其他原料如丙烯等也是压力储存，也存在超压泄漏或爆炸的危险，因此应监控储罐压力。

3.3 液位

包括氯化反应器液位和原料储罐液位。

氯化釜在反应过程中液位波动较大，为了避免由于温度、压力等的变化造成喷料和泄漏，釜内物料液位不得超过80%。

原料储罐应根据储罐内物料性质和储存条件，设置储罐的最高储存上限，以免由于温度、压力等的变化造成泄漏，如液氯储罐的储存量不得超过全容积的80%。

3.4 反应投料速度与物料配比

由于氯化反应是一个放热反应，投料速度决定反应放热速度，如果投料速度过快，反应热不能及时移出，就有可能造成超温超压，发生泄漏或爆炸事故，因此，对原料的投料速度应进行监控。

任何反应都是在一定的配比下进行，一方面考虑产品质量，另一方面有时为了操作的安全，人为的使某一组分过量，如三氯化磷生产，为了避免生成五氯化磷，反应釜内始终保持磷过量，否则就容易发生五氯化磷遇黄磷发生爆炸的危险，此时就应对物料的配比进行控制。

3.5 反应釜搅拌

在釜式氯化反应工艺中，有时为了将反应热及时移出，要在氯化釜安装搅拌，此时应对搅拌运行状况进行监控，此时可通过检测搅拌转速或搅拌电流实现对搅拌运行情况的监控。

3.6 冷媒

氯化反应热大多是通过盘管或夹套中的冷媒带走的，冷媒的温度、压力、流量等决定了冷媒的运行效果，进而影响氯化反应。因此应对冷媒的温度、压力、流量等工艺参数进行监控。

3.7 其他

常用氯化剂氯气随产地和制备工艺等不同，成分有所不同，其中的杂质如水、氢气、氧气、三氯化氮等对氯化工艺带来潜在危险，因此对原料的成分必须进行分析监控。有些氯化反应，对PH值、回流比、反应生成物组分、尾气组分等也要进行监控。

4 推荐的安全控制方案

4.1 各工艺参数的控制方式

氯化工艺的温度、压力、液位、反应投料速度与物料配比、反应釜搅拌速率、冷媒运行状况等重点监控工艺参数的控制方式见附表二。

4.2 工艺系统控制方式

4.2.1基本监控要求

（1）氯化反应应实现反应器的温度和压力的自控，并设置报警和联锁系统。其温度、压力自控方式可根据工艺过程原理采取简单控制系统、串级控制系统、前馈-反馈控制、分程控制、选择性控制系统等。反应器体积较大、反应热分配不均匀时，应增加温度测量点数，取其数个关键点的温度平均值作为反应器的被控温度。当反应器的温度和压力接近报警设定值时，发出声光报警；当反应器的温度和压力达到或超过联锁设定值时，产生联锁动作：切断投料，终止反应，冷媒阀门全开以带走反应热等，并同时发出声光报警。

（2）氯化反应为连续工艺过程时，参与反应的原料应有温度、压力、流量监测，实现各原料进料的恒定控制或比值控制和联锁。生产中若某种原料流量出现异常，要保证切断危及安全的原料投入，并发出声光报警。

根据反应机理，氯化反应过程中因某种原料过量而引起爆炸时，为安全起见，该种原料的进料必须控制在爆炸限之下，同时还应设置报警和联锁系统，当达到危险值时，及时切断该原料的进料。

（3）对于带搅拌的釜式反应器，应实现搅拌器运行状况的监控和联锁。搅拌器运行状况的监控可采取监测搅拌电机的电流、搅拌器的转速来实现。当搅拌器出现异常时，应发出声光报警，若危及安全时，应联锁停产。

（4）应设置原料进料紧急切断系统，使工艺操作人员可在操作室内切断原料的投入。

（5）应设置反应器的紧急冷却系统、紧急泄放系统及事故状态下的氯气吸收中和系统等，且这些系统可由操作人员在控制室投运。

（6）在组分测量仪表条件满足时，宜加装原料、反应尾气在线分析仪表，并将其分析结果远传至操作室。

（7）设计时，应结合具体的工艺机理，合理的设置控制回路，避免出现因控制回路间密切相关、互相影响导致工艺参数无法控制的情况。

4.2.2 控制系统的选用原则

鉴于PLC、DCS系统已逐步国产化，其控制、操作功能较强，可靠性及平均无故障时间较高，已能满足大部分的化工工艺的需求，且价格适中，因此建议除了工艺过程简单、监控参数较少时（50点以下）选用智能仪表并与工控机通讯的系统外，其它则应首选PLC或DCS系统。
（1）对于间歇氯化反应过程，其控制的主要功能为逻辑判断、顺序控制等为主，模拟监控为辅，宜选择PLC系统；
（2）对于连续氯化反应过程，以监控模拟控制信号为主，逻辑判断、顺序控制为辅，宜选择DCS系统。
4.3 安全控制方式

（1）对于系统控制回路较多、危险程度较高的装置，宜设置独立于工艺控制系统之外的紧急停车系统（ESD）。

（2）对于系统回路较少的危险装置，可在控制室内加装紧急停车按钮，确保现场出现紧急情况（如氯气泄漏、重要设备损坏等）时，操作人员可在控制室内切断原料进料、启动紧急冷却系统、紧急泄放系统和吸收中和系统等。

以上（1）、（2）两款的设计应满足《信号报警、安全联锁系统的设计规定  HG/T20511-2000》之要求。

（3）工艺的原料、中间产品及产品大多为有毒、易燃易爆物品，装置应按《石油化工企业可燃气体和有毒气体检测报警设计规范》设置检测报警系统，并保证装置停车或工艺控制监控系统失效后，仍能有效地进行监测、报警。

4.4 其他安全设施

对于具体的装置，考虑安全设施时不应孤立的看待具体的设备或工序，还应考虑相关的原料准备、产品储存、公用工程等相关设施和工序，任何一个工序出现故障都可能影响到整套装置的安全，在设置监控或联锁、报警时一并考虑进去。

对于装置中因工艺参数失控而引起的过压、危及设备或管道时，除了设置自控、联锁系统外，还应设置防爆膜、安全阀、高压阀、单向阀、紧急排空阀、液位计及紧急切断装置等其他安全设施。

5 通用设计要求

对于新建或改、扩建装置，在制定设计方案时，应根据工艺、自控及安全要求，结合本指导方案，进行优化设计。

对于在役氯化工艺装置进行自控与安全联锁改造，增加或者完善安全控制系统，其设计工作应遵循以下原则要求：

5.1 收集产品工艺资料

企业产品简介、使用工艺简介、氯化工艺流程图，涉及的设备简图和工艺物性参数，特殊检测工艺操作状态下的物性。

改造企业需提交的设计资料清单见附表三。

5.2 确定改造范围

（1）与企业协商，根据国家安全监管总局《关于公布首批重点监管的危险化工工艺目录的通知》（安监总管三［2009］116号）文要求，实现氯化工艺过程的自控联锁。

（2）核实氯化工艺过程所涉及的上下游工艺过程对自身的影响（如液氯的储存与汽化、冷媒的规格数量、惰性保护气体的规格数量等）。

（3）将氯化工艺以及对该工艺过程产生影响的上下游的工艺过程和对工艺安全产生影响的相关公用工程，一并纳入自动化控制与安全联锁技术改造范围，确定控制方案，绘制PID图。

5.3 设备选型

（1）确定相关检测仪表型号。

（2）计算并选定执行机构型号。

（3）根据工艺过程复杂程度、检修能力等确定自动化和安全联锁的实现载体（如DCS、PLC、智能表、常规表；电动、气动、液动、自力阀等）。

5.4 提交方案

（1）工艺管道仪表控制流程图（PID）。

（2）顺序控制逻辑图（需要时）。

（3）控制、报警、联锁一览表。

（4）自控设备表。

（5）检测取源和执行器改造图（说明或标注标准号）。  

（6）自控、联锁能源供应方案。

5.5 与建设方技术交底，提交改造图纸，签署设计变更

6 典型工艺安全控制系统改造设计方案

某企业三氯化磷装置氯化工序安全控制方案。

6.1 工艺简述

三氯化磷生产装置分为熔磷、供氯、氯化、灌装四个工序，下面就与氯化工艺有关的供氯和氯化工序进行简述。

6.1.1 供氯工序

来自液氯储罐的液态氯在一定压力下通过液氯汽化器汽化，汽化后的氯气控制一定流速通入准备好的氯化釜。

6.1.2 氯化工序

向氯化反应釜加入一定量的三氯化磷母液，预热压磷管线至规定温度，向氯化反应釜压入规定量的底磷，保持反应釜中黄磷过量。开启洗磷塔冷凝器循环水和氯化釜夹套蒸汽，预热氯化釜至规定温度，打开氯气手动阀，按规定流速向氯化釜通入干燥氯气，进行氯化反应，同时关闭氯化釜蒸汽阀，开启循环水手动阀进行降温。生成的三氯化磷蒸汽进入洗磷塔分馏，带出的黄磷返回反应釜，三氯化磷蒸汽进入冷凝器，冷凝下来的液体三氯化磷一部分回流至氯化釜，调节氯化反应，以控制氯化釜液位和温度，一部分进入产品计量罐，分析合格后进入成品储罐。

反应过程中根据氯化釜内压力和液位调节通入的氯气量，根据通氯量调节黄磷投料量，并定期清理氯化釜底的磷泥。

氯化工艺流程图见附图一。

6.2 装置氯化工艺危险性分析

6.2.1 固有危险性分析

本装置所用原料氯气和黄磷均为剧毒化学品，氯气火灾危险性为乙类，且为助燃剂、强氧化剂，遇水生成盐酸和次氯酸，具有强腐蚀性，和金属反应产生氢气，遇明火会发生爆炸；黄磷火灾危险性为甲类，且为自燃物品和极度危害介质。产品三氯化磷为剧毒、腐蚀性化学品。

6.2.2 工艺过程的危险性分析

（1）火灾爆炸

黄磷属于自燃物品，熔磷过程中如果操作不当，接触空气会发生自燃并引起爆炸；液氯储罐在正常操作时保持一定压力，如温度升高会造成压力升高，容易导致容器物理爆炸；液氯汽化器内容易造成三氯化氮积聚，在游离氯存在下能发生支链化反应，导致爆炸性分解而引发物理爆炸，同时三氯化氮对高温、震动、撞击、摩擦相当敏感，操作不当极易发生爆炸；三氯化磷遇水猛烈分解，产生大量的热量和浓烟，会引发爆炸事故；生产过程中如果操作失误，造成氯化釜内底磷过少，或通氯过量，生成五氯化磷，遇磷发生分解会引发容器爆炸；氯气和三氯化磷泄漏会遇湿产生酸雾，对容器外部产生腐蚀，造成压力容器损坏甚至爆炸等。

（2）中毒窒息

本装置涉及的氯气、黄磷、三氯化磷均为剧毒化学品，生产过程中如操作不当发生泄漏或容器爆炸，操作人员如果未采取有效的防范措施或措施不当，均会发生中毒事故。

（3）化学灼伤

三氯化磷属于酸性腐蚀品，氯气遇水生成盐酸，也为酸性腐蚀品，对人体的皮肤和粘膜具有刺激腐蚀作用。

6.3 装置氯化工艺控制方案综述

6.3.1 供氯工序

液氯储罐设置温度、压力、液位现场指示并远传控制室显示报警，并设置安全阀；出料管线设置远距离紧急切断阀；液氯汽化器设置温度现场指示并远传控制室超高报警；氯气缓冲罐设置压力现场指示并远传控制室超压报警，同时定期人工排放三氯化氮。

6.3.2 氯化工序

氯化釜设置温度、压力、液位现场指示并远传控制室显示报警，氯化釜顶部设置爆破膜；通氯管线设置调节阀、流量计和紧急切断阀，通过氯化釜内压力调节通氯量，同时与氯化釜温度形成联锁切断，通过流量计在控制室显示瞬时流量和累积量；压磷管线设置流量计、调节阀和紧急切断阀，进料量与氯气进料成比例调节，并与氯化釜温度形成联锁切断，通过流量计在控制室显示瞬时流量和累积量；洗磷塔和冷凝器出口温度现场指示并远传控制室显示报警。

以上控制、报警及联锁方式通过DCS在控制室实现。

控制系统逻辑框图见附图二。

控制、报警、联锁一览表见附表四。

氯化自控设备表见附表五。

7 氯化工艺安全控制系统设计指导方案附表、附图

7.1 山东省主要氯化工艺产品目录（附表一）

7.2 重点监控工艺参数的控制方式（附表二）

7.3 企业需提交的设计资料清单（附表三）

7.4 某企业氯化工艺管道仪表流程图（附图一）

7.5 某企业氯化工艺控制系统逻辑框图（附图二）

7.6 某企业氯化工艺控制、报警、联锁一览表（附表四）

7.7 某企业氯化工艺自控设备表（附表五）

8 氯化工艺典型事故案例分析

8.1某氯碱公司氯气外泄事故
事故概况、经过：2008年9月22日，某氯碱厂氯产品车间盐酸合成炉氯气入口管及输送系统管道发生爆裂，造成氯气外泄。22日5时，该公司离子膜车间按公司计划对3号、4号、5号离子膜电解槽实行停车。在停车过程中，隔膜电解氯气、氢气系统总管压力发生波动，5时50分停车完毕。之后，6时8分，2号隔膜电解35kV供电系统跳闸，该工序操作工紧急采取了与总系统氢气隔绝的措施。6时27分，盐酸合成炉氯气入口管发生爆裂，造成管道中氯气外泄。由于救助及时，没有造成严重的伤害后果。

事故技术分析：据调查分析，该公司在计划停车过程中，在停小透平机时，未选摘除小透平机与2#隔膜整流装置停车联锁，引起隔膜2#整流变压器发生跳闸，使2#隔膜电解系统突然停车，造成氯气系统出现大负压；在对系统大负压进行应急处置过程中，主控室及2#隔膜电解系统操作处置不当，系统异常情况没有得到有效控制，导致系统氯内含氢过高，这是造成本次事故的主要原因。

8.2 江苏常州某化工厂反应釜泄漏

事故概况、经过：2005年4月27日22时55分左右，江苏省常州市武进区某化工厂一台反应釜（滴加罐）发生氯气（Cl2）泄漏事故，事故造成2名操作工死亡，其余操作工因及时从2m多高的操作台跳下逃离而未受伤害。
反应釜内筒及夹套材料为碳钢，内筒使用介质为HCl、Cl2，内筒压力为常压；夹套介质为水蒸气，夹套使用压力为0.4MPa左右。
事故技术分析：从事故现场分析，该起事故主要是由于操作失误引起的。操作工误把甲基磺酰氯抽入二碳酸二丁酯生产用的盐酸滴加罐，造成滴加罐内产生压力，真空管突然破裂而引起真空管内HCl和Cl2外泄，致使2人中毒身亡。该反应釜仅在筒体及夹套上装设1只压力表，压力表未经校验；从锅炉房出来的蒸汽未经减压直接进入滴加罐夹套，使用压力完全由锅炉“控制”，反应釜上未装安全泄放装置，当反应釜产生压力时，压力无处泄放而致使真空管破裂。Cl2泄漏2min后，一工人身穿防护服，更换了破裂的真空管，并对管道内的Cl2进行中和；遏止了Cl2进一步泄漏，防止了事故的进一步扩大。
附件2
硝化工艺安全控制设计指导方案
编 制 说 明

为规范、指导全省涉及硝化工艺企业的安全控制改造工作，指导设计单位相应的安全控制设计工作，并为各级安监部门监督检查相关企业的安全控制改造工作提供参考，山东省安监局组织有关单位和专家，依据国务院安委会办公室《关于进一步加强危险化学品安全生产工作的指导意见》（安委办[2008]26号）、国家安全监管总局《关于公布首批重点监管的危险化工工艺目录的通知》（安监总管三[2009]116号）等文件和有关标准规范，制订了《硝化工艺安全控制设计指导方案》。

本方案由概述、危险性分析、重点控制的工艺参数及控制要求、推荐的安全控制方案、通用设计要求、典型产品工艺安全控制方案实例、附表和附图以及典型事故案例八部分组成。由于具体的产品工艺差异较大，各有关单位在执行本方案时，应结合企业实际，深入分析工艺装置的运行状况和存在的问题，按照“安全、可靠、经济、实用”的原则进行设计、施工和改造，并认真总结遇到的问题，以便进一步修订完善本方案。
山东省化工研究院、山东汇智工程设计有限公司承担了本方案的编制工作。青岛科技大学、山东理工大学、有关市（县）安监局及有关专家参与了本方案的编制工作。
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为了做好全省涉及硝化工艺相企业的安全控制系统改造工作，指导设计单位相应的安全控制系统设计工作，并为各级安监部门监督检查有关企业的安全控制系统改造工作提供参考，依据国务院安委会办公室《关于进一步加强危险化学品安全生产工作的指导意见》（安委办[2008]26号）、国家安全监管总局《关于公布首批重点监管的危险化工工艺目录的通知》（安监总管三[2009]116号）、山东省安监局《关于推进化工企业自动化控制及安全联锁技术改造工作的意见》（鲁安监发[2008]149号），制定本方案。

1 概述

1.1硝化工艺

硝化反应有三类：一类是硝基(-NO2)取代有机化合物分子中氢原子的化学反应，生成物为硝基化合物，也称C-硝基化合物，如梯恩梯、硝基萘等；二类是硝基(-NO2)取代有机化合物分子中的基团（-OH、-CI、-SO3）的化学反应，生成物为硝酸酯，也称O-硝基化合物，如硝化甘油、硝化棉、苦味酸等；三类是硝基(-NO2)通过N相连生成化合物硝铵的化学反应，生成物也称N-硝基化合物，如乌洛托品(六次甲基四胺)经硝化生成的黑索金(环三次甲基三硝铵)。
1.2 主要反应类型

硝化方法可分成直接硝化法、间接硝化法和亚硝化法，分别用于生产硝基化合物、硝铵、硝酸酯和亚硝基化合物等。

（1）直接硝化法
丙三醇与混酸反应制备硝酸甘油；

氯苯硝化制备邻硝基氯苯、对硝基氯苯；

苯硝化制备硝基苯；

蒽醌硝化制备1-硝基蒽醌；

甲苯硝化生产三硝基甲苯（俗称梯恩梯，TNT）；

丙烷等烷烃与硝酸通过气相反应制备硝基烷烃等。

（2）间接硝化法

苯酚采用磺酰基的取代硝化制备苦味酸等。

（3）亚硝化法

2-萘酚与亚硝酸盐反应制备1-亚硝基-2-萘酚；

二苯胺与亚硝酸钠和硫酸水溶液反应制备对亚硝基二苯胺等。

1.3 硝化工艺关键设备和重点监控单元

硝化工艺的关键设备是硝化反应釜和精馏塔。

硝化工艺过程由混酸制备、硝化、后处理与精制等工序组成。主要设备有硝化反应釜。根据硝化物料的需要，混酸中的硝酸、硫酸和水按一定比例投入混酸锅，进行搅拌、冷却。硝化反应釜多采用搅拌式反应器，由反应釜、搅拌器、传动装置、夹套、蛇管、进出口接管和仪表等组成。多采用间歇操作，物料从上部加入到釜内，在剧烈搅拌下使有机相分散到酸相中而完成硝化反应。夹套和蛇管用于冷却物料。有的硝化反应直接采用浓硝酸作为硝化剂。

硝化反应后的粗产品有硝化产品、未反应完全的硝化原料及硝化剂的混合物，其分离主要是通过精馏或蒸馏来完成。因此，硝化产品的分离单元主要涉及精馏塔或蒸馏釜等。

因此，硝化工艺的重点监控单元为硝化反应釜和精馏塔。

1.4 涉及的主要危险介质

1.4.1 原料

1.4.1.1硝化剂

硝化剂具有氧化性，常用硝化剂浓硝酸、硝酸、浓硫酸、发烟硫酸、混合酸等都具有较强的氧化性、吸水性和腐蚀性。它们与油脂、有机物，特别是不饱和的有机化合物接触即能引起燃烧；在制备硝化剂时，若温度过高或落入少量水，不仅会导致设备的强烈腐蚀，还可造成爆炸事故。　

1.4.1.2 其他原料　

被硝化的物质大多易燃，如氯苯、苯、甲苯以及丙烷等烷烃，其蒸气与空气混合能形成爆炸性混合物，遇热源和明火有燃烧爆炸的危险，与氧化剂接触猛烈反应，气体比空气重，能在较低处扩散到相当远的地方，遇火源会着火回燃。
少数被硝化的物质具有毒性，如苯酚、萘酚、二苯胺和蒽醌，其中有些还具有一定的腐蚀性，如苯酚。如使用或储存管理不当，很易引起中毒或灼伤。　　

1.4.2产品和中间产品

硝化产品主要有硝酸甘油、对硝基氯苯、硝基苯、TNT、硝基烷烃、苦味酸、1-亚硝基-2-萘酚、对亚硝基二苯胺等，大都有着火爆炸的危险性，特别是多硝基化合物，大多受高热、摩擦、撞击或接触着火源，极易发生爆炸或燃烧；硝基苯胺、硝基氯苯等具有高毒危险性。硝基烷烃易燃，其蒸气与空气可形成爆炸性混合物。强烈震动及受热或遇无机碱类、氧化剂、烃类、胺类及三硝化铝、六甲基苯等均能引起燃烧爆炸。燃烧分解时, 放出有毒的氮氧化物气体。
1.5 山东省主要硝化工艺产品目录

 山东省主要的硝化工艺有丙三醇与混酸反应制备硝酸甘油；氯苯硝化制备邻硝基氯苯、对硝基氯苯；苯硝化制备硝基苯；蒽醌硝化制备1-硝基蒽醌；甲苯硝化生产三硝基甲苯（俗称梯恩梯，TNT）；丙烷等烷烃与硝酸通过气相反应制备硝基烷烃等；苯酚采用磺酰基的取代硝化制备苦味酸等；2-萘酚与亚硝酸盐反应制备1-亚硝基-2-萘酚；二苯胺与亚硝酸钠和硫酸水溶液反应制备对亚硝基二苯胺等。
山东省主要硝化工艺产品目录详见附表一。

2  危险性分析
2.1  固有危险性

2.1.1 火灾危险性
硝化剂具有氧化性，常用硝化剂浓硝酸、硝酸、浓硫酸、发烟硫酸、混合酸等与油脂、有机物，特别是不饱和的有机化合物接触即能引起燃烧。

被硝化的物质具有燃爆危险性，如苯、甲苯等，火灾危险性属于甲类，如使用或储存管理不当，很易造成火灾。　　

2.1.2 爆炸危险性

（1）反应速度快，放热量大。大多数硝化反应是在非均相中进行的，反应组分的不均匀分布容易引起局部过热导致危险。尤其在硝化反应开始阶段，停止搅拌或由于搅拌叶片脱落等造成搅拌失效是非常危险的，一旦搅拌再次开动，就会突然引发局部激烈反应，瞬间释放大量的热量，引起爆炸事故；
（2）反应物料具有燃爆危险性；

（3）硝化剂具有强腐蚀性、强氧化性，与油脂、有机化合物（尤其是不饱和有机化合物）接触能引起燃烧或爆炸；

（4）硝化产物、副产物具有爆炸危险性。

硝化产品具有爆炸的危险性，特别是多硝基化合物和硝酸酯，受热、摩擦、撞击或接触着火源，极易发生爆炸或着火。

脂肪族硝基化合物闪点较低，属易燃液体；芳香族硝基化合物中苯及其同系物的硝基化合物属可燃液体或可燃固体；二硝基和多硝基化合物性质极不稳定，受热、摩擦或强烈撞击时可能发生分解爆炸，具有很大的破坏力。它们爆炸的难易程度为：O-硝基化合物最敏感，N-硝基化合物次之，C-硝基化合物再次之。在常温下，只要有2J／cm2的机械冲击能量作用于硝化甘油即可引起爆炸。干燥的硝化棉能自燃，受到火焰作用能立即着火，大量燃烧有可能发生爆轰。
在精馏塔或蒸馏釜内由于蒸馏温度明显超过其闪点，硝基化合物受热发生分解爆炸的可能性较大。

2.1.3 中毒危害危险性

被硝化的物质如苯、甲苯、苯酚等，不仅易燃，有的还兼有毒性。例如，苯属于极度危害，生产、储存、灌装及使用过程中均有可能接触，可经吸入、食入、皮肤吸收导致中毒，对中枢神经系统有急性中毒作用，对造血组织及神经系统有慢性中毒作用。

硝化产品具有很强的毒性，如硝基苯，系一种无色或微黄色具苦杏仁气味的液体，高毒，吸入蒸汽或经皮肤吸收都会引起中毒。

2.1.4 腐蚀及其他危险性

硝化剂如浓硝酸、硝酸、浓硫酸、发烟硫酸、混合酸等都具有较强的氧化性、吸水性和腐蚀性，均属于第8.1类酸性腐蚀品。

硝酸 HNO3，为无色液体，易挥发和有刺激性。浓硝酸（98 %），在空气中有“发烟”现象，此烟为 N2O5，即硝酐，在空气中与水汽形成硝酸雾。工业用硝酸带黄色，是溶有 NO2之故。对皮肤、粘膜有强腐蚀作用，吸入硝酸气雾能引起呼吸道刺激症状，大量吸入可引起肺水肿，皮肤和眼睛接触可产生强烈化学灼伤。 

硝酸蒸气对呼吸道有强烈的刺激作用，硝酸分解出的二氧化氮除对呼吸道有刺激作用外，还能使人血压下降、血管扩张。
2.2 工艺过程的危险性

2.2.1硝化生产中反应热量大，温度不易控制
硝化反应一般在较低温度下便会发生，易于放热，反应不易控制。硝化过程中，引入一个硝基，可释放出152.4～153.2kJ／mol的热量。在生产操作过程中，若投料速度过快、搅拌中途停止、冷却水不足都会造成反应温度过高，导致爆炸事故。此外，混酸中的硫酸被反应生成水稀释时，还将产生相当于反应热7.5％～10％的稀释热。
混酸制备时，混酸锅会产生大量混合热，使温度可达90˚C或更高，甚至造成硝酸分解生成大量的二氧化氮和水；如果存在部分硝基物，还可能引起硝基物爆炸。
2.2.2 反应组分分布与接触不均匀，可能产生局部过热
大多数硝化反应是在非均相中进行的，反应组分的分散不易均匀，而引起局部过热导致危险出现。尤其在间歇硝化的反应开始阶段，停止搅拌或由于搅拌叶片脱落，搅拌失效是非常危险的，因为这时两相很快分层，大量活泼的硝化剂在酸相中积累，引起局部过热；一旦搅拌再次开动，就会突然引发激烈的反应，瞬间可释放过多的热量，引起爆炸事故。
2.2.3 硝化易产生副反应和过反应
许多硝化反应具有深度氧化占优势的链锁反应和平行反应的特点，同时还伴有磺化、水解等副反应，直接影响到生产的安全。硝化反应出现时放出大量的褐色氧化氮气体，伴随着混合物的温度迅速升高而引起硝化混合物从设备中喷出，发生爆炸事故。芳香族的硝化反应常发生生成硝基酚的氧化副反应，硝基酚及其盐类性质不稳定，极易燃烧、爆炸。在蒸馏硝基化合物(如硝基甲苯)时，所得到的热残渣能发生爆炸，这是由于热残渣与空气中氧相互作用的结果。
2.2.4水和硝化物混合产生热量
如果混酸中进入水会促使硝酸大量蒸发，不仅强烈腐蚀设备，而且还     会造成爆炸。水通过设备蛇管和壳体的不严密处渗入到硝化物料时，会引起液态物料温度和气压急剧上升，反应进行很快，可分解产生气体而发生爆炸。
   针对具体的硝化工艺，建议采用危险与可操作性分析（HAZOP）或预先危险分析（PHA）或事故树分析（ETA）等风险评价方法，对整个工艺过程的危险性进行分析。
3  重点监控的工艺参数及控制要求

3.1温度

 硝化工艺大多反应速度快，放热量大。例如硝基苯的制备就是一个强放热过程，反应放出的热量为134kJ/mol，及时有效地撤热，是硝化工艺中重要的安全防范措施。由于硝化反应剧烈，放热量大，工艺过程中存在反应温度较高，深度氧化，副反应过度产生。对于多级硝化器串联硝化工艺，根据硝化反应机理和生产数据表明：80%以上的副反应在第一个反应器内产生，若第一硝化器温度超过一定温度，有较多的二硝和硝基酚产生，硝基酚极易造成爆炸。因此要严格控制硝化温度，一旦硝化工艺操作条件超出规定指标，报警的同时，开启紧急撤热系统，联锁切断系统进料，安全实现相关生产工序停车。

硝化反应釜温度主要通过调节硝化反应器硝化剂（硝酸、混酸）的加入量和夹套的冷却水流量进行控制。

蒸馏塔再沸器的加热蒸汽管线上设置蒸汽流量调节阀，通过改变加热蒸汽量来调节再沸器温度。

3.2反应投料速度和投料比

采用调节阀自动控制硝化剂的加料；硝化过程中出现红棕色氧化氮气体，是由于温度升高可能导致危险发生的征兆，要立即停止加料，因此，在硝化剂的加料管线上设置切断阀，与硝化釜内温度安全联锁。

硝化反应一般采用间歇操作，硝化原料与催化剂（硫酸）按配比投入反应釜内，然后缓慢加入硝化剂（硝酸），此时主要控制硝化剂的流量即可。如采用连续操作，则需在硝化反应釜硝化原料和硝化剂的进料管线上分别设置调节阀和流量计，进行进料流量的累积和控制，严格控制投料速度；对硝化原料和硝化剂的流量进行比例控制，严格控制物料配比。

蒸馏塔的设置进料流量控制阀，调节塔的进料流量。在塔顶出料管线上设置流量比值控制系统，控制蒸馏塔的回流比。 

3.3 压力

硝化反应一般为常压操作，为防止硝化反应剧烈升温升压，在硝化反应釜设爆破片、紧急泄放和高限报警，将硝化釜内压力与紧急泄放阀安全联锁。

3.4反应釜搅拌

一旦搅拌器出现故障，应自动联锁切断进料阀并自动联锁开启紧急泄放系统。硝化反应器搅拌电流与硝化剂进料进行联锁，则会自动切断硝化剂进料。为确保物料混合均匀，反应釜搅拌器宜有备用电源，或保护性气体搅拌等辅助设施。
3.5采用连续硝化过程，代替间歇过程
硝化工艺上采用连续法比间歇法更有优点。连续硝化过程所需反应器容积小，可因每次投料少和设备中滞留的硝化产物量较少，明显地降低火灾爆炸危险性和中毒危险；能加快物料和热量的交换，提高过程控制和调节的可靠性。采用多段式硝化器可使硝化过程达到连续化，梯恩梯生产的连续过程已投入使用。
3.6冷却水

硝化反应器除有冷却水系统外（有备用水），还应设专用的高位水槽，至少有30min冷却用水量。硝化釜夹套用冷却水的压力必须满足硝化釜夹套设计压力的要求，冷却水的温度和流量必须满足硝化釜内物料热量衡算和具体工艺的要求。另外，冷却水的流量依据硝化釜内温度进行自动调节，若调节无效，能发出报警信号，通知操作人员采取紧急措施排除故障。当冷却失效时，能及时启动紧急停车系统。
3.7异常状态下报警及联锁

将硝化反应釜内温度与硝化剂流量、硝化反应釜夹套冷却水形成控制关系；另外，硝化反应釜内温度超标或搅拌发生故障，能自动报警并自动停止催化剂的加入。

硝化反应系统应设有泄爆管和紧急排放系统。

4 推荐硝化工艺安全控制系统设计指导方案

4.1各工艺参数的控制方式

硝化釜内的温度、压力、原料流量、反应釜搅拌速率、冷媒的流量等重点监控工艺参数的控制方式见附表二。

硝化釜内温度的控制主要是通过调节硝化剂的加入量、夹套内冷却水的流量等参数来完成。由于硝化反应是放热反应，当温度低于或高于规定范围时，则自动调节硝化剂的加入量和冷却水的流量。

硝化釜内压力的升高来源于温度的升高导致硝化釜内物料汽化产生高压，所以根源在于控制硝化釜内温度。釜内压力超高时，应设高限报警并与紧急泄放阀联锁。

由于硝化剂与硝化原料之间的配比对整个硝化反应至关重要，因此必须控制其进入硝化釜的流量（质量或体积），做到自动调节并累积计量。

4.2工艺系统控制方式

4.2.1基本监控要求

（1）硝化反应应实现反应器的温度和压力的自控，并设置报警和联锁系统。其温度、压力自控方式可根据工艺过程原理采取简单控制系统或复杂控制系统。反应器体积较大、反应热分配不均匀时，应增加温度测量点数，取其数个关键点的温度平均值作为反应器的被控温度。当反应器的温度和压力接近联锁设定值时，发出声光报警；当反应器的温度和压力达到或超过报警设定值时，产生联锁动作：切断投料，终止反应，冷媒阀门全开以带走反应热等，并同时发出声光报警。

（2）硝化反应为连续工艺过程时，参与反应的原料应有温度、压力、流量监测，实现各原料进料的恒定控制或比值控制和联锁。生产中若某种原料流量出现异常，要保证切断危及安全的原料投入，并发出声光报警。

（3）对于带搅拌的釜式反应器，应实现搅拌器运行状况的监控和联锁。搅拌器运行状况的监控可采取监测搅拌电机的电流、搅拌器的转速来实现。当搅拌器出现异常时，应发出声光报警，若危及安全时，应联锁停产。

（4）应设置原料进料紧急切断系统，使工艺操作人员可在操作室内切断原料的投入。

（5）应设置反应器的紧急冷却系统、紧急泄放系统等，且这些系统可由操作人员在控制室启动。

（6）在组分测量仪表条件满足时，宜加装原料、反应尾气在线分析仪表，并将其分析结果远传至操作室。

（7）设计时，应结合具体的工艺机理，合理的设置控制回路，避免出现因控制回路间密切相关、互相影响导致工艺参数无法控制的情况。

4.2.2 控制系统的选用原则

鉴于PLC、DCS系统已逐步国产化，其控制、操作功能较强，可靠性及平均无故障时间较高，已能满足大部分的化工工艺的需求，且价格适中，因此建议除了工艺过程简单、监控参数较少时（50点以下）选用智能仪表并与工控机通讯的系统外，其它则应首选PLC或DCS系统。
（1）对于间歇硝化反应过程，其控制的主要功能为逻辑判断、顺序控制等为主，模拟监控为辅，宜选择PLC系统；
（2）对于连续硝化反应过程，以监控模拟控制信号为主，逻辑判断、顺序控制为辅，宜选择DCS系统。
4.3 安全控制方式

（1）对于系统控制回路较多、危险程度较高的装置，宜设置独立于工艺控制系统之外的紧急停车系统（ESD）。
（2）对于系统控制回路较少的危险装置，可在控制室内加装紧急停车按钮，确保现场出现紧急情况（如硝酸泄露、重要设备损坏等）时，操作人员可在控制室内切断原料进料、启动紧急冷却系统、紧急泄放系统和吸收中和系统等。

以上（1）、（2）两款的设计应满足《信号报警、安全联锁系统的设计规定  HG/T20511-2000》之要求。

（3）工艺的原料、中间产品及产品大多为有毒、易燃易爆物品，装置应按《石油化工企业可燃气体和有毒气体检测报警设计规范》设置检测报警系统，并保证装置停车或工艺控制监控系统失效后，仍能有效地进行监测、报警。

4.4 其他安全设施

对于具体的装置，考虑安全设施时不应孤立的看待具体的设备或工序，还应考虑相关的原料准备、产品储存、公用工程等相关设施和工序，任何一个工序出现故障都可能影响到整套装置的安全，在设置监控或联锁、报警时一并考虑进去。

对于装置中因工艺参数失控而引起的过压、危及设备或管道时，除了设置自控、联锁系统外，还应设置爆破片、安全阀、高压阀、单向阀、紧急泄放阀、导爆管及紧急切断装置等其他安全设施，必要时采取防止二次爆炸、火灾的措施。
5 通用设计要求

对于新建或改、扩建装置，在制定设计方案时，应根据工艺、自控及安全要求，结合本指导方案，进行优化设计。

对于在役硝化工艺装置进行自控与安全联锁改造，增加或者完善安全控制系统，其设计工作应遵循以下原则要求：

5.1收集产品工艺资料

企业产品简介、使用工艺简介、硝化工艺流程图，涉及的设备简图和工艺物性参数，特殊检测工艺操作状态下的物性。

改造企业需提交的设计资料清单详见附表三。

5.2 确定改造范围

（1）与企业协商，根据国家安全监督总局《关于公布首批重点监管的危险化工工艺目录的通知》（安监总管三[2009]116号）文要求，实现硝化工艺过程的自控联锁。

（2）核实硝化工艺过程所涉及的上下游工艺过程对自身的影响（冷媒的规格数量、惰性保护气体的规格数量等）。

（3）将硝化工艺以及对该工艺过程产生影响的上下游的工艺过程和对工艺安全产生影响的相关公用工程一并纳入自动化控制与安全联锁技术改造范围，确定控制方案，绘制PID图。
5.3 设备选型

（1）确定相关检测仪表型号。
（2）计算并选定执行机构型号。
（3）根据工艺过程复杂程度、检修能力等确定自动化和安全联锁的实现载体（如DCS、PLC、智能表、常规表；电动、气动、液动、自力阀等）。

5.4 提交方案

（1）工艺管道仪表控制流程图（PID）。

（2）顺序控制逻辑图（需要时）。

（3）控制、报警、联锁一览表。

（4）自控设备表。

（5）检测取源和执行器改造图（说明或标注标准号）。  

（6）自控、联锁能源供应方案。

5.5 与建设方技术交底，提交改造图纸，签署设计变更

6 典型工艺安全控制系统改造设计方案

某企业苯乙烯精馏用阻聚剂4，6-二硝基邻仲丁基苯酚（DNBP）硝化工序控制方案

6.1工艺简述

原料邻仲丁基酚用真空泵抽入计量槽，把一定浓度的硝酸由硝酸储罐抽入硝酸计量罐，经计量加入反应釜。启动反应釜搅拌器，进行硝化反应。用冷却循环水控制硝化反应温度，反应釜温度控制在60~90℃。反应结束后降温至50℃，静止分层。将反应物用产品输送泵送至水洗釜，进入下一步工序。
6.2该装置硝化工艺危险性分析

6.2.1 固有危险性分析

本装置涉及危险化学品主要是硝酸，硝酸属于第8.1类酸性腐蚀品，且属于易燃物质，火灾危险性等级为乙级。硝酸具有强氧化性，与易燃物(如苯)和有机物(如糖、纤维素等)接触会发生剧烈反应，甚至引起燃烧。与碱金属能发生剧烈反应。具有强腐蚀性。
6.2.2工艺过程危险性分析

反应过程为放热反应，通过循环水带走反应热，控制反应温度，若循环水量不足，或加入硝酸速度过快，会发生爆聚，短时间放出大量的热，反应釜温度、压力急剧升高，如没有有效的安全措施和设施，有可能会发生硝化釜爆炸。

反应过程中突发停电、搅拌停止或冷却水泵机械故障、冷却水停供，会造成反应釜温度剧升，有使反应生成物超温发生分解，引发火灾爆炸的危险。

6.3产品阻聚剂DNBP安全控制方案综述

该装置区主要危险部位在硝化釜。该部位主要危险短时间内引起釜内压力急剧升高，泄放不及时造成反应釜爆炸，原因可能是加入硝酸速度过快或循环水系统出现故障，不能及时将反应热带走造成。

在硝化釜的硝酸进料管线上设置流量计和流量调节阀，进行硝酸流量的自动调节和累积计量；同时在硝酸进料管线上设置紧急切断阀，与搅拌电机和釜内温度安全联锁；在硝化釜的冷却水管线上设置调节阀，自动调节硝化釜内温度，并将信号接入控制室，来实现硝化釜温度的在线监控、自动调节、高限报警，釜内温度的高高限值与硝酸的进料联锁，实现紧急切断，同时釜内温度与搅拌电机的电流安全联锁；釜顶安装压力变送器，实现压力的高限报警，高高限与硝化釜的紧急泄放阀安全联锁；硝化釜安装安全阀和爆破片，设置专门的泄爆管，和紧急泄放管线都接入碱吸收系统；搅拌电机电流与紧急泄放阀安全联锁。实现工艺安全和设备保护。

以上控制、报警及联锁方式均通过DCS在控制室实现。
6.4产品阻聚剂DNBP安全控制方案附图、附表

控制系统逻辑框图见附图二。

控制、报警、联锁一览表见附表四。

硝化工艺自控设备表见附表五。

7 硝化工艺安全控制系统设计指导方案附表、附图

7.1 山东省主要硝化工艺产品目录（附表一）

7.2硝化工艺主要控制参数情况（附表二）

7.3安全控制系统设计企业需提供的资料清单（附表三）

7.4某企业阻聚剂产品工艺管道及仪表流程图（附图一）

7.5某企业阻聚剂产品控制系统逻辑框图（附图二）

7.6某企业阻聚剂产品控制、报警联锁一览表（附表四）

7.7某企业阻聚剂产品自控设备表（附表五）

8 硝化工艺典型事故案例分析

8.1某化工厂硝基苯精馏塔爆炸事故

事故概况、经过：1999年5月28日1：50，某化工厂硝基苯车间硝基苯精馏塔发生爆炸，造成1人轻伤，并造成一定经济损失。
5月27日10：00~15：00，由于更换洗后油泵，苯硝化工序停止生产，但硝基苯粗馏塔、精馏塔仍在运行，只是在中班减少了对粗馏塔的进料量。23：10操作人员交接班检查时，生产正常，未发现异常情况，到零点时，某操作工发现塔液面上涨超过工艺控制要求80%以上，他立即采取了加大蒸汽量，减少进料量，降低回气量的措施，28日1：00两操作工检查时液面在60%~70%，1：25液面已下降60%，准备在2：00再适当提高进料量，但在1：50发生了精馏塔爆炸，巨大的爆炸能量将精馏塔连基础拔起，爆炸形成的冲击波，把周围数十米内的厂房门窗和玻璃都炸坏。

事故技术分析：工艺控制手段落后，本质安全度不高。如果工艺控制中，采用高液位和低液位报警，自动控制液位、流量分析等装置，一旦操作人员失误，也能及时发现、及时消除或自动紧急停车，爆炸事故是可以避免的。
操作人员发现塔液面过高，同时采取了多种降液位措施，致使蒸发量过大，液位下降较快，在此情况下，检查不及时，塔液面下降，未及时将液位调高，温度迅速上升，引起已富集的多硝基化合物分解而发生爆炸。

8.2  某化工厂“5、18”重大火灾伤亡事故

事故概况、经过：1995年5月16日15:00左右某化工厂在生产对硝基苯甲酸过程中发生爆燃火灾事故，当场烧死2人，重伤5人，至19日上午又有2名伤员因抢救无效死亡，该厂320㎡生产厂房屋顶和280㎡的玻璃钢棚以及部分设备、原料等被烧毁，直接经济损失为10. 6万元。

5月18日14:00当班生产副厂长王某组织8名工人接班工作，接班后氧化釜继续通氧氧化，当时釜内工作压力0. 75MPa, 温度160℃。不久工人发现氧化釜搅拌器传动轴密封填料处发生泄漏，当班班长钟某在观察泄漏情况时，泄漏出的物料溅到了眼睛，于是离开现场去冲洗眼睛。随之工人刘某、星某在副厂长的指派下，用扳手直接去紧搅拌轴密封填料的压盖螺栓，当刘某、星某将螺母紧了几圈后，物料继续泄漏，且螺栓已跟着转动，无法旋紧，经副厂长同意，刘某将手中的2只扳手交给在现场的工人陈某，自己去修理间取管子钳。刘某离开操作平台约45s左右，刚走到修理间时，操作平台上发生爆燃，接着整个车间起火。当班工人除钟某、刘某离开生产车间之外，其余7人全部陷人火海，副厂长王某、工人李某当场烧死，陈某、星某在医院抢救过程中死亡，另有3人重伤。

事故技术分析：经过调查取证、技术分析和专家论定，这起事故的发生是由于氧化釜搅拌器转动轴密封填料处发生泄漏，副厂长指挥工人处理不当，导致泄漏更加严重，釜内物料从泄漏处大量喷出，在釜体上部空间迅速与空气形成爆炸性混合气体，遇到金属撞击产生的火花即发生爆燃，并形成大火。事故的直接原因是氧化釜发生物料泄漏，泄漏时处理方法不当。现场的气体检测器没有1个动作，警报系统也不完善。 
附件3
磺化工艺安全控制设计指导方案

编 制 说 明

为规范、指导全省涉及磺化工艺企业的安全控制改造工作，指导设计单位相应的安全控制设计工作，并为各级安监部门监督检查相关企业的安全控制改造工作提供参考，山东省安监局组织有关单位和专家，依据国务院安委会办公室《关于进一步加强危险化学品安全生产工作的指导意见》（安委办[2008]26号）、国家安全监管总局《关于公布首批重点监管的危险化工工艺目录的通知》（安监总管三[2009]116号）等文件和有关标准规范，制订了《磺化工艺安全控制设计指导方案》。

本方案由概述、危险性分析、重点控制的工艺参数及控制要求、推荐的安全控制方案、通用设计要求、典型产品工艺安全控制方案实例、附表和附图以及典型事故案例八部分组成。由于具体的产品工艺差异较大，各有关单位在执行本方案时，应结合企业实际，深入分析工艺装置的运行状况和存在的问题，按照“安全、可靠、经济、实用”的原则进行设计、施工和改造，并认真总结遇到的问题，以便进一步修订完善本方案。
山东省化工研究院、山东汇智工程设计有限公司承担了本方案的编制工作。青岛科技大学、山东理工大学、有关市（县）安监局及有关专家参与了本方案的编制工作。
目录

11.概述


62 危险性分析


3 重点控制的工艺参数及控制要求………………………………………… 8   

104 推荐的安全控制方案


115.通用设计要求


136 典型工艺安全控制点系统改造设计方案


147.磺化工艺安全控制系统指导方案附表、附图


148 磺化工艺典型案例分析





为做好全省涉及磺化工艺相关企业的安全控制系统改造工作，指导设计单位相应的安全控制系统设计工作，并为各级安监部门监督检查有关企业的安全控制系统改造工作提供参考，依据国务院安委会办公室《关于进一步加强危险化学品安全生产工作的指导意见》（安委办[2008]26号）、国家安全监管总局《关于公布首批重点监管的危险化工工艺目录的通知》（安监总管三[2009]116号）、山东省安监局《关于推进化工企业自动化控制及安全联锁技术改造工作的意见》（鲁安监发[2008]149号），制定本方案。

1.概述

1.1磺化工艺

有机化合物中的氢被磺酸基（-SO3H）取代的反应称为磺化反应。含磺化反应的工艺工程为磺化工艺。如：三氧化硫和十二烷基苯等制备十二烷基苯磺酸钠；浓硫酸和苯制备苯磺酸；氯磺酸和乙酰苯胺制备乙酰氨基苯磺酰氯；亚硫酸氢钠和2，4-二硝基氯苯制备2，4二硝基苯磺酸钠等，都是常见的典型磺化工艺。

磺化工艺是一个比较复杂的工艺过程。根据不同的磺化原料，不同的磺化剂和不同的产品，其磺化工艺条件差异较大。所以其安全控制系统的设计方案也有所不同。下面简述磺化工艺的概况及基本要求：

根据不同产品要求，磺化温度差异较大，虽然磺化反应是放热反应，但低温磺化工艺需要冷却，高温磺化工艺需要预热。在进行磺化反应时，首先将磺化原料预热或预冷到要求的操作温度，启动搅拌（釜式磺化），将磺化剂缓慢加入磺化反应釜中进行磺化反应。由于磺化反应是可逆反应，随着反应的进行，应及时移除生成的水分，保证较快的反应速度和物料反应充分。

不同的磺化剂，引入磺酸基有差异，磺化反应热有差异。三氧化硫磺化反应引入一个磺酸基放热50kcal/mol。浓硫酸磺化反应引入一个磺酸基放热40kcal/mol。氯磺酸磺化反应引入一个磺酰氯基放热30kcal/mol。

磺化反应随着温度的上升，反应速度加快，随着磺化剂的浓度及氧化活性的提高，反应速度加快，较低温度下可进行磺化反应。实际生产中根据产品、磺化原料、磺化剂的不同，磺化操作温度有较大差异，如：

苯与98%硫酸磺化反应生成苯磺酸，工艺操作控制反应温度80℃，脱水温度为170℃。

苯与10%发烟硫酸磺化反应生成苯磺酸，控制温度在25℃。

苯与20%发烟硫酸磺化反应生成间苯二磺酸，控制温度40℃。

从上面三个生产实例说明，对放热的磺化反应必须及时移除反应热，方能控制不同产品工艺要求的操作温度。否则温度失控超温，甚至发生燃烧事故。

磺化原料烃类化合物的结构对磺化工艺条件有较大影响。当苯环上具有使苯环活化的基团时，磺化温度较低（室温），可用浓硫酸进行磺化。当苯环上具有使苯环钝化的基团时，则磺化温度较高，而且采用发烟硫酸或三氧化硫为磺化剂。

磺化剂对磺化反应工艺条件影响较大。

当用浓硫酸磺化时，磺化反应是可逆反应，反应生成的水将稀释硫酸的浓度，反应速度减小，只能高温蒸出生成的水，才能维持较快的磺化速度和充分的反应。

当用发烟硫酸磺化时，其含有的三氧化硫和生成的水结合成硫酸，因此发烟硫酸的磺化能力较浓硫酸强，反应速度快，且磺化温度低。而且还会随着发烟硫酸中三氧化硫含量的增加，磺化能力也增加，引入磺酸基的数目也相应增加。

用氯磺酸磺化可制备磺酸和磺酰氯产品，如：苯与氯磺酸在四氯化碳溶剂中进行磺化反应制备苯磺酸。苯与过量的氯磺酸反应生成苯磺酰氯。

采用三氧化硫磺化是连续磺化较理想的工艺路线。调节三氧化硫的浓度，调节磺化原料与三氧化硫配料比值混料预热后，连续进入磺化反应器，在良好的换热控制温度下进行磺化反应，达到反应时间终点连续排料，实现磺化工艺过程的连续化作业。

通过上面的磺化工艺条件的概述，可知磺化原料，磺化剂，磺化产品及工艺过程均存在重大危险危害因素，务必引起足够的重视。

1.2磺化反应的类型或磺化法

磺化反应系取代反应。有多种磺化方法：

1.2.1三氧化硫磺化法

气体三氧化硫和十二烷基苯等制备十二烷基苯磺酸钠；

液态三氧化硫与硝基苯制备间硝基苯磺酸；

气体三氧化硫和甲苯生产对甲基苯磺酸和对甲酚；

气体三氧化硫和对硝基甲苯磺化生产对硝基甲苯邻磺酸等。

气体三氧化硫和二硝基甲苯制备4-甲基3-硝基苯磺酸

气体三氧化硫和脂肪酸甲酯制备脂肪酸甲酯磺酸钠

1.2.2共沸去水磺化法

浓硫酸和苯制备苯磺酸；

发烟硫酸和甲苯制备甲基苯磺酸等。

浓硫酸和水杨酸制备5-磺基水杨酸

20%发烟硫酸与2萘酚制备2-氨基1-萘磺酸

发烟硫酸与萘胺制备1-萘胺4-磺酸

20%发烟硫酸和硝基苯制备间硝基苯磺酸钠

发烟硫酸和苯胺制备苯胺2，5-二磺酸

发烟硫酸和吐氏酸制备2-氨基5-羟基萘磺酸

发烟硫酸和对硝基甲苯制备4，4’-氨基二苯乙烯2，2’-二磺酸

浓硫酸和二甲苯制备磺酸固化剂

发烟硫酸和苯胺制备间胺基苯磺酸

浓硫酸和二甲苯胺制备2-甲苯4-磺酸

浓硫酸和2-硝基苯胺制备4-氨基3-硝基苯磺酸

发烟硫酸和对硝基氯苯制备2-氯5-硝基苯磺酸

20%发烟硫酸和甲苯制备甲苯2，4-二磺酸

20%发烟硫酸和硝基甲苯制备2-甲基5- 硝基苯磺酸

20%发烟硫酸和萘制备萘磺酸

浓硫酸和异丙胺、五氯化磷制备异丙基氨基磺酰氯

1.2.3氯磺酸磺化法

氯磺酸和乙酰苯胺制备对乙酰基苯磺酰氯

氯磺酸和苯胺制备邻氨基苯磺酸

氯磺酸和十二醇制备十二烷基磺酸钠

氯磺酸和氯苯制备对氯苯磺酸

氯磺酸和二苯醚、三氯氧磷制备4，4’-氧化双苯磺酰氯

氯磺酸和噻吩制备2-噻吩磺酰氯

1.2.4烘焙磺化法

苯胺磺化制备对氨基苯磺酸

1.2.5亚硫酸盐磺化法

亚硫酸氢钠和2,4-二硝基氯苯制备2,4-二硝基苯磺酸钠；

亚硫酸钠和l-硝基蒽醌作用得到α-蒽醌磺酸钠

亚硫酸钠和氯丙烯制备丙烯磺酸钠

1.2.6其他磺化路线

焦亚硫酸钠催化条件下与环氧氯丙烷反应制备3-氯2-羟基丙磺酸钠

1.3磺化工艺关键设备和重点监控单元

1.3.1磺化工艺关键设备

磺化工艺的关键设备是磺化反应釜或磺化反应塔（器）及磺化剂的储存设备。

磺化反应器的形式与生产方式有关。间歇批量生产采用釜式反应，磺化反应釜具有搅拌、加热、冷却等功能，夹套和蛇管内通入热媒或冷媒，以保证物料升至反应起始温度，反应热及时移除，保证在工艺操作指标内进行磺化反应。

连续化生产磺化工艺多采用降膜式磺化反应器，具有分段冷却功能。磺化物料和磺化剂混合预热后进入磺化反应器，冷媒通过壳程分段移出反应热，控制磺化反应温度在工艺指标内。个别特殊工艺需要配备尾气治理及防治措施。

1.3.2磺化工艺重点监控单元

磺化工艺的重点监控单元为磺化反应工序和磺化剂储存预处理工序。磺化反应工序重点监控反应釜（塔、器）的温度、压力、液位、投料速度、投料比值、搅拌电流、预热温度、冷媒温度、压力、流量、放料温度、磺化剂浓度或三氧化硫压力、温度和含量。

1.4磺化工艺涉及的主要危险介质

1.4.1磺化原料

磺化原料多数是脂肪烃或芳香烃及其衍生物都是可燃物品，具有火灾危险性。低级脂肪烃和单芳烃的闪点、沸点较低，具有爆炸危险性。部分磺化原料具有一定的毒性、腐蚀性，芳香族硝基化合物属敏感性不稳定化合物。磺化原料危险危害性能见有关资料。

1.4.2磺化剂

磺化剂大部分具有强烈的氧化性腐蚀性如三氧化硫、发烟硫酸、浓硫酸等，接触棉、纸、毛、麻、油脂等有机物会引起燃烧危险。磺化反应正是强氧化剂和有机物接触条件下进行，具有燃烧的条件，有的具有毒性。磺化剂危险危害性能见有关资料。

1.4.3产品

产品中含有磺酸基团属于有机强酸。磺酸基易被其他原子或原子团取代反应。如芳香族磺酸水解生成硫酸，具有强酸腐蚀性。产品危险危害性能见有关资料。
1.5山东省主要磺化工艺产品目录

山东省涉及磺化工艺的主要产品生产方式有:三氧化硫磺化法，如十二烷基苯磺酸钠；发烟硫酸磺化法、如磺酸固化剂；有浓硫酸磺化法，如对甲苯磺酸等，山东省主要磺化工艺产品目录详见附表一。

2 危险性分析

2.1固有危险性

磺化工艺涉及的原料、中间产品，产品多数具有可燃性。如苯、甲苯、十二烷基苯等。磺化剂均具有氧化性和强腐蚀性，有些原料具有毒性。如苯胺、苯、三氧化硫等。

2.2工艺过程的危险性

（1）磺化反应是放热反应，每引入一个磺酸基放热30-50kcal/mol，若在反应过程中得不到有效的冷却和良好的搅拌，反应热的积聚有可能引起超温，导致剧烈的反应。放出更多的热量，可能发生燃烧反应，造成起火或爆炸。

（2）由于生产所需的磺化原料是可燃物，而磺化剂是强氧化剂，二者相互作用的条件下进行磺化反应是十分危险的，已经具备了燃烧的条件，若投料顺序颠倒，浓硫酸与水生成稀硫酸并放热，稀硫酸与浓硫酸相比有较大的腐蚀性，超温至燃点，导致燃烧或爆炸事故。

（3）低温磺化反应时，严格控制反应温度，若控制的温度偏低时，反应速度较慢，可能积累较多的未反应物料，使反应物料浓度增加，当恢复到较高正常的反应温度时，剧烈反应，瞬间放出大量的热导致超温，引起着火或爆炸事故。

（4）反应介质具有强酸腐蚀性，若忽视了设备监控因设备腐蚀会造成物料泄露事故。

（5）生产过程中，所用磺化剂，三氧化硫、浓硫酸、发烟硫酸、氯磺酸等，有强烈的刺激性和氧化性，若泄露会造成灼烧、腐蚀、中毒等危害，浓硫酸和发烟硫酸有脱水性，遇水放出大量热量生成稀酸放热，所以使用过程中应严加防护。

针对具体的磺化工艺，建议采用危险与操作性分析（HAZOP）或预先危险分析（PHA）或事故分析（ETA）等风险评价方法，对整个工艺过程的危险性进行分析。

3 重点监控的工艺参数及控制要求

磺化工艺重点监控的工艺参数有：

原料：浓度、温度、流量、或投料量、配比量。

反应釜（器）：温度、压力、液位、搅拌电流。

冷媒（热媒）：温度、压力、流量。

具体实施中应根据各自的产品工艺路线不同，对监控工艺参数有所增加或取舍。

3.1温度

磺化工艺主要温度控制点有：原料温度、反应釜（器）温度、冷媒温度。

3.1.1监控温度变化对装置安全性的影响

原料温度：要求稳定，因带入反应器的显热影响总热量导致反应器内温度波动，尤其是低温反应（低于室温）应预冷至反应温度。

反应器温度：反应器温度是根据原料、磺化剂类别及温度、不同产品的要求，实践中验证了的工艺参数。控制温度偏低，反应速度慢、产能低或影响引入磺酸基的数目。控制温度偏高，反应速度快，换热量大，超过换热能力而导致超温危险，而且还会加剧副反应，降低产品收率。

冷媒温度：放热反应器设置了一定的换热面积，故冷媒温度的波动可能影响换热效率导致反应器温度波动。

3.1.2温度控制要求

原料温度：根据不同磺化工艺反应温度的要求把原料预热或预冷到反应温度左右。

反应温度：控制在工艺要求的指标范围之内。

冷媒温度：循环冷却水温度在工艺要求指标内。一般随环境变化32-38℃，冷冻剂循环冷却温度在工艺要求指标内，通常为0~5℃，也有-10~-15℃不等。

3.2浓度

主要指磺化剂的浓度，常用浓硫酸浓度98%，发烟硫酸含三氧化硫5%-20%，气体三氧化硫含量6%-12%。浓度的波动，较大程度的影响反应速率、放热量、反应温度和磺化的程度。

3.3流量及配料比

一套磺化工艺装置是为特定产品设计的，装置能力有设定最大处理物料的能力，所以必须限制其投料量和投料速率，否则超过其装置能力会使装置失控，发生危险或磺化反应不能按预定的工艺进行，收率降低。

对连续磺化工艺，除磺化原料及磺化剂计量外，还要控制其配料比值，超比值操作不仅多余，且不反应物料分离困难，还会造成反应异常和原料的浪费。

冷媒的换热能力对设定设备而言，除与温度有关外，其流量是决定换热量的关键指标，冷媒温度稳定，其换热量与冷媒流量成正比，

3.4压力

虽然磺化工艺装置是在常压或低压下操作，但为了监控装置各部位是否运转正常，流体是否在管线内流动正常，应设置压力表。设置压力表便可判定是否畅通，设备是否堵塞或超压。

3.5 液位

反应釜及储罐等容积式设备，必须设置液位报警连锁防止溢料或打空。

3.6 搅拌

多数反应釜配有搅拌，一是为了使反应物料分散均匀，接触反应均衡，二是为了提高流体雷诺数，提高换热效率，防止局部过热。搅拌情况多数用电流值进行监视。

4 推荐的安全控制方案

4.1 工艺参数的控制方式

流量监控、温度监控；浓度人工监测。

磺化反应器，温度监控、报警与磺化剂流量夹套和蛇形管冷却水，搅拌电流形成联锁系统，一般工艺温度波动时调节磺化剂流量、循环水流量，来稳定反应温度在指标范围内。如异常温度高高报警时，启动联锁，冷却水阀全开，停止加料。

对三氧化硫磺化的连续工艺过程中，增设原料预热流量比值调节及冷媒、温度流量调节系统，保证连续磺化工艺过程温度的稳定。三氧化硫排放回收系统应保证事故泄压状态时的要求。

控制方式见附表二

4.2 工艺系统控制方式

4.2.1基本监控要求
（1）磺化原料温度、浓度、压力一般波动不大，只要求监测。

（2）磺化反应温度是重要控制工艺指标，必须保证测温仪表可靠性，选用双支热电阻或热电偶，双路信号同时引入控制室，通过自诊断对信号二取一。磺化剂进料速度应实现自控，设置温度调节报警和联锁系统。当温度超过联锁设定值时，报警并启动切断进料，冷媒阀全开停止反应。

（3）当磺化反应为连续工艺时，参与反应的原料有温度、压力、流量进行监测和控制的同时，对磺化剂流量和磺化原料流量比值调节，磺化反应温度报警和进料阀联锁。

（4）对于带搅拌的釜式反应器，应实现搅拌器运行状况稳定监控和联锁。监测搅拌电机电流，当异常时启动报警，若危及安全时应联锁停车。

（5）设置原料紧急切断系统，事故状态下操作人员在控制室启动切断进料阀。

（6）设置反应器紧急冷却系统，及时启动备用冷媒泵。

（7）设置紧急泄放系统，当三氧化硫磺化反应事故状态时，及时启动排放和处理三氧化硫回收系统，防止环境污染。

（8）设计时，应结合具体的工艺机理，合理的设置控制回路，避免出现因控制回路间密切相关、互相影响导致工艺参数无法控制的情况。

4.2.2 控制系统的选用原则

鉴于PLC、DCS系统已逐步国产化，其控制、操作功能较强，可靠性及平均无故障时间较高，已能满足大部分的化工工艺的需求，且价格适中，因此建议除了工艺过程简单、监控参数较少时（50点以下）选用智能仪表并与工控机通讯的系统外，其它则应首选PLC或DCS系统。
（1）对于间歇磺化反应过程，其控制的主要功能为逻辑判断、顺序控制等为主，模拟监控为辅，宜选择PLC系统；
（2）对于连续磺化反应过程，以监控模拟控制信号为主，逻辑判断、顺序控制为辅，宜选择DCS系统。
4.3自动控制系统

（1）对于系统控制回路较多、危险程度较高的装置，宜设置独立于工艺控制系统之外的紧急停车系统（ESD）。
（2）对于系统控制回路较少的危险装置，可在控制室内加装紧急停车按钮，确保现场出现紧急情况（如硝酸泄露、重要设备损坏等）时，操作人员可在控制室内切断原料进料、启动紧急冷却系统、紧急泄放系统和吸收中和系统等。

以上（1）、（2）两款的设计应满足《信号报警、安全联锁系统的设计规定  HG/T20511-2000》之要求。

（3）工艺的原料、中间产品及产品大多为有毒、易燃易爆物品，装置应按《石油化工企业可燃气体和有毒气体检测报警设计规范》设置检测报警系统，并保证装置停车或工艺控制监控系统失效后，仍能有效地进行监测、报警。

4.4其他安全设施

对于具体的装置，考虑安全设施时不应孤立的看待具体的设备或工序，还应考虑相关的原料准备、产品储存、公用工程等相关设施和工序，任何一个工序出现故障都可能影响到整套装置的安全，在设置监控或联锁、报警时一并考虑进去。

对于装置中因工艺参数失控而引起的过压、危及设备或管道时，除了设置自控、联锁系统外，还应设置爆破片、安全阀、高压阀、单向阀、紧急泄放阀、导爆管及紧急切断装置等其他安全设施，必要时采取防止二次爆炸、火灾的措施。
5.通用设计要求

对于新建或改、扩建装置，在制定设计方案时，应根据工艺、自控及安全要求，结合本指导方案，进行优化设计。

对于在役磺化工艺装置进行自控与安全联锁改造，增加或者完善安全控制系统，其设计工作应遵循以下原则要求：

5.1收集产品工艺资料

企业产品简介、使用工艺简介、磺化工艺流程图，涉及的设备简图和工艺物性参数，特殊检测工艺操作状态下的物性。

改造企业需提交的设计资料清单详见附表三。

5.2确定改造范围

（1）与企业协商，根据国家安全监管总局《关于公布首批重点监管的危险化工工艺目录的通知》（安监总管三[2009]116号）文要求，实现磺化工艺过程的自控连锁。

（2）核实磺化工艺过程配套能力。

（3）确定控制方案，绘制PID图。

5.3设备选型

（1）检测仪表型号。

（2）执行机构型号。

（3）选定自动化和安全联锁实现载体。

5.4提交方案

（1）工艺管道及仪表流程图（PID）。

（2）顺序控制逻辑图。

（3）控制、报警、联锁一览表。

（4）自控设备表。

（5）检测取源及执行器改造图。

（6）自控、联锁能源供应方案。

5.5 与建设方技术交底，提交改造图纸，签署设计变更

6 典型工艺安全控制点系统改造设计方案

6.1 工艺简述

脂肪酸甲酯磺酸钠产品的磺化工艺安全控制方案。

其工艺过程是：脂肪酸甲酯和7％浓度的三氯化磷气体计量后按比值计量后从顶部进入降膜式磺化反应器，反应热由壳程45℃循环水移出，控制磺化反应温度60～70℃，反应温度通过45℃循环水量来控制，而恒温的45℃水由32℃的冷却水与出反应器的55℃热水混合调节制得，反应料由磺化反应器底部排出，去气液分离和老化器后处理工序。

工艺流程见附图。

6.2 磺化工艺危险性分析

6.2.1固有危险性

（1）三氧化硫,强氧化性,遇水生成硫酸具有毒性和强酸腐蚀性。

（2）脂肪酸甲酯，属丙类可燃化学品。

6.2.2工艺过程危险性

脂肪酸甲酯和脂肪酸甲酯磺酸钠属可燃化学品，三氧化硫是强氧化性酸性气体，高温时有燃烧的可能性。

三氧化硫气体泄漏遇水有强腐蚀性，对人体有中毒窒息和化学灼伤的危害。

6.3磺化控制方案综述

（1）原料控制：三氧化硫气体调节与气体的配比量控制浓度，脂肪酸甲酯预热至60℃，用热水预热器。三氧化硫和脂肪酸甲酯剂量按配料比值调节后进入降膜磺化反应器混合器，接着进入降膜磺化反应器。保持磺化反应温度60℃-70℃，反应热及时地被分段式壳程循环水移出，用45℃的循环水量控制反应温度。出壳程循环水升至55℃，部分去循环水冷却系统，部分55℃热水调节补入32℃循环冷却水，调节后45℃的循环水进反应器壳程进行置换反应热。
主要控制回路：
（1）三氧化硫、脂肪酸甲酯流量调节和比值调节。
（2）磺化反应器温度60℃-70℃调节，45℃循环水实现。
（3）45℃循环水温的控制，调节55℃热水中补入32℃冷水实现。
（4）设磺化反应温度报警。 

（5）设三氧化硫泄漏浓度检测报警。
（6）设物料泄漏及其他事故紧急停车按钮。（停车进料，开SO3气去吸收阀，开循环水）。
7.磺化工艺安全控制系统指导方案附表、附图

7.1山东省主要磺化工艺产品目录(附表一)

7.2重点监控工艺参数的控制方式（附表二）

7.3典型磺化工艺管道仪表流程图（附图一）

7.4典型磺化工艺控制、报警、联锁一览表（附表三）

7.5典型磺化工艺自控设备表（附表四）

7.6 典型磺化工艺自控设备表（附表五）

8 磺化工艺典型事故案例分析

磺化过程爆炸事故

事故概况、经过：1964年9月23日，在美国被卡罗来纳州格林博罗的辛德化学公司，二乙基己醇从一个装置的接收器发生溢流，易燃气体充满了反应器厂房。在溢流后的一、二分钟内，气体着火爆炸，将混凝土围墙木梁结构的建筑摧毁了一部分，并伤了6个人，其中3人伤势严重。由于反应设备和装置内成百储桶提供了可燃液体，使接着发生的火灾很快毁坏了剩余的建筑物。

原装置厂房使一座占地13.4m×59.7m的混凝土围墙，木梁结构的单层建筑物，并在其东北侧连接了一个12.5m×24.4m的仓库（木屋架外包铁皮）用来储存化学药品储桶。1963年在与仓库相对应的位置又建成了新的厂房，在肘管耳房包括了新的2层反应器厂房和1个单层的维修间和锅炉房。新建筑为混凝土围墙木梁结构，在新反应器厂房的外面是一个12.2m×12.2m的混凝土触面的储桶储藏所。

事故技术分析：建筑物唯一的防火门，是设在混合室与反应室之间的混凝土墙上的1个转动式钢制防火门。反应器室与维修间之间没有防火门，在维修间有焊接作业，维修间与锅炉房之间也没有防火门，加工区域内的电气设施包括2台反应器上的搅拌电机，房顶上的1台通风机，反应器的一台电动升降机，1台货物提升机和通常的照明、变压器开关柜以及有关的设备。2台搅拌电机及通风机为防爆型，而所有电机配线与装置内其他的电气设备和配线一样，为非防爆型。这应用于一类一级危险区是不合理的，并抵消了3台电机的防爆特性价值。

爆炸当天10点左右，反应发生过热现象，引起接受罐充液太快，致使19mm的循环管线超负荷。接受罐中的液体主要是二乙基己醇，冲开了顶盖发生溢流。溢流后一、二分钟内，反应器厂房内气体由未确定火源而引起爆炸性着火。火源很可能是电火花。

第一次爆炸后的35min左右，反应器厂房区域发生第二次爆炸，火球升至61m，将消防人员震倒在地，幸运的是没有伤人。

附件4
聚合工艺安全控制设计指导方案

编 制 说 明

为规范、指导全省涉及聚合工艺企业的安全控制改造工作，指导设计单位相应的安全控制设计工作，并为各级安监部门监督检查相关企业的安全控制改造工作提供参考，山东省安监局组织有关单位和专家，依据国务院安委会办公室《关于进一步加强危险化学品安全生产工作的指导意见》（安委办[2008]26号）、国家安全监管总局《关于公布首批重点监管的危险化工工艺目录的通知》（安监总管三[2009]116号）等文件和有关标准规范，制订了《聚合工艺安全控制设计指导方案》。

本方案由概述、危险性分析、重点控制的工艺参数及控制要求、推荐的安全控制方案、通用设计要求、典型产品工艺安全控制方案实例、附表和附图以及典型事故案例八部分组成。由于具体的产品工艺差异较大，各有关单位在执行本方案时，应结合企业实际，深入分析工艺装置的运行状况和存在的问题，按照“安全、可靠、经济、实用”的原则进行设计、施工和改造，并认真总结遇到的问题，以便进一步修订完善本方案。
山东省化工研究院、山东汇智工程设计有限公司承担了本方案的编制工作。青岛科技大学、山东理工大学、有关市（县）安监局及有关专家参与了本方案的编制工作。
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为了做好全省涉及聚合工艺相关企业的安全控制系统改造工作，指导设计单位相应的安全控制系统设计工作，并为各级安监部门监督检查企业的安全控制系统改造工作提供依据，依据国务院安委会办公室《关于进一步加强危险化学品安全生产工作的指导意见》（安委办[2008]26号）、国家安全监管总局《关于公布首批重点监管的危险化工工艺目录的通知》（安监总管三[2009]116号）、山东省安监局《关于推进化工企业自动化控制及安全联锁技术改造工作的意见》（鲁安监发[2008]149号），制定本方案。

1  概述

1.1聚合工艺

聚合的概念：将若干个分子结合为一个较大的组成相同而分子量较高的化合物的反应过程为聚合。聚合是一种或几种小分子化合物变成大分子化合物（也称高分子化合物或聚合物，通常分子量为1×104—1×107）的反应，涉及聚合反应的工艺过程为聚合工艺。聚合反应是一个放热反应，要求在特定的温度、压力下进行。反应的速度除了受引发剂量的影响外，将随着温度的升高而加速，因此及时导出反应热是聚合反应中的关键问题。随着反应的进行，物料的性质有显著的变化，从而影响物料流动过程和传递过程，因此，聚合过程有可能出现反应失控和暴聚现象。
1.2 聚合反应类型

聚合工艺的种类很多，按照聚合方法可分为本体聚合、悬浮聚合、乳液聚合、溶液聚合等。按照反应类型可分为加成聚合和缩合聚合两大类。

1.2.1 本体聚合

本体聚合是在没有其他介质的情况下，用浸在冷却剂中的管式聚合釜或在聚合釜中设盘管、列管冷却进行的一种聚合方法，如乙烯的高压聚合、甲醛的聚合等。

1.2.2溶液聚合

溶液聚合是选择一种溶剂，使单体溶成均相体系，加入引发剂后生成聚合物的一种聚合方法。

1.2.3悬浮聚合

悬浮聚合是用水作分散介质的聚合方法。它是利用有机分散剂或无机分散剂，把不溶于水的液态单体，连同溶在单体中的引发剂经过强烈搅拌，打碎成小珠状，分散在水中成为悬浮液，在极细的单位小珠液滴(直径为0．1um)中进行聚合，因此又叫珠状聚合。国际上的研究热点-分散聚合是悬浮聚合的特例：以水作分散介质，借助于无机盐的沉析作用和水溶性分散剂的稳定作用，将水溶性单体聚合成水溶性高分子分散体，形成微米级分散体系。

1.2.4乳液聚合

乳液聚合是在机械强烈搅拌或超声波振动下，利用乳化剂使液态单体分散在水中(珠滴直径0．001～0．01um)，引发剂则溶在水里而进行聚合的一种方法。

1.2.5缩合聚合

缩合聚合也称缩聚反应，是具有两个或两个以上功能团的单体相互缩合，并析出小分子副产物而形成聚合物的聚合反应。

1.3 聚合关键设备和重点监控单元

聚合工艺的关键设备是聚合釜和粉体聚合物料仓。

聚合釜是带有夹套或盘管，用于加热或冷却反应物的压力容器，往往设有机械搅拌装置。由于在聚合反应中，物料形态发生变化，从而影响物料的流动和传热过程，因此需安装机械搅拌装置。在聚合釜上设置安全阀和防爆片。当聚合釜设置安全阀时，在安全阀进口管段上应安装爆破片，或用惰性气体或蒸汽吹扫。

粉体聚合物料仓：当带电粉体周围的电场强度超过介质（如空气）的击穿场强度时，因介质产生的电离而使带电粉体上的静电荷沿击穿通道释放，从而产生静电放电。粉体放电类型有5种：火花放电（包括人体放电），刷形放电，电晕放电，堆表面放电，传播型刷形放电。
1.4 聚合工艺涉及的主要危险介质

1.4.1 原料

聚合反应所涉及的主要介质具有自聚和燃爆危险性。如：

聚合原料主要是聚合所用单体和引发剂，其中单烯烃聚合所指的单体包括液态的乙烯、丙烯、氯乙烯、苯乙烯、环氧乙烷等，二烯聚合所指的单体主要包括丁二烯、苯乙烯、丙烯腈、乙烯、丙烯等，都属于甲类或乙A类火灾危险性易燃气体或易燃液体。其中环氧乙烷、苯乙烯、氯乙烯等具有一定的毒性，环氧乙烷属于高度危害，氯乙烯属于极度危害，其余大多属于轻度危害，如乙烯、苯乙烯等。

1.4.2其他原料-引发剂

聚合反应涉及到的其他原料主要为聚合所用引发剂，引发剂一般是不稳定物质，有的为强氧化剂，有的可分解爆炸，有的易自燃，如过氧化物、偶氮化合物、烷基铝和三氟化硼等。

1.4.3 产品和中间产品

聚合工艺涉及到的产品主要有聚乙烯、聚丙烯、聚苯乙烯、聚氯乙烯、涤纶、锦纶、维纶、腈纶、尼龙、丁苯橡胶、顺丁橡胶、丁腈橡胶、醋酸乙烯乳液、丙烯酸乳液、醇酸油漆、聚酯涂料、环氧涂料粘合剂、丙烯酸涂料粘合剂、聚四氟乙烯、聚醚多元醇等，这些产品大多比较安全，其火灾危险性较低。若产品为粉体状，则易引起静电危害，进而引发粉尘爆炸。

1.5 山东省主要聚合工艺产品目录

山东省主要的聚合工艺有聚乙烯生产；聚丙烯生产；聚苯乙烯生产；聚氯乙烯生产；涤纶生产；锦纶生产；维纶生产；腈纶生产；尼龙生产等；丁苯橡胶生产；顺丁橡胶生产；丁腈橡胶生产等；醋酸乙烯乳液生产；丙烯酸乳液生产等；醇酸油漆生产；聚酯涂料生产；环氧涂料粘合剂生产；丙烯酸涂料粘合剂生产等；四氟乙烯悬浮法、分散法生产聚四氟乙烯；四氟乙烯（TFE）和偏氟乙烯(VDF) 聚合生产氟橡胶和偏氟乙烯-全氟丙烯共聚弹性体（俗称26型氟橡胶或氟橡胶-26）等。

山东省主要聚合工艺产品目录详见附表一。

2  危险性分析
2.1 固有危险性

固有危险性是指聚合反应中的原料、产品、中间产品等本身具有的危险有害特性。

2.1.1火灾危险性
参加聚合反应介质的自聚和燃爆危险性：

单烯烃聚合单体包括液态的乙烯、丙烯、氯乙烯、苯乙烯等，都属于甲类火灾危险性易燃液体。 二烯聚合所指的单体主要包括丁二烯、双环戊二烯、苯乙烯、丙烯腈、乙烯、丙烯等都是易燃物质。有些单体的储存温度低于沸点，所以需要在氮气保护下储存。有些单体是在压力下储存，在向储罐投单体前，应彻底用氮气置换。除乙烯、丙烯外其他单体都有自聚的特性，生成聚合物后容易堵塞输送管道。二烯烃（丁二烯、双环戊二烯）不仅能自聚，而且还能生成过氧化物，易发生火灾危险性。

单烯烃聚合反应的引发剂（催化剂）一般是不稳定物质，有的为强氧化剂，有的可分解爆炸，有的易自燃，与空气或其他物质接触可发生激烈的化学反应，甚至引起爆炸，如过氧化物、偶氮化合物、烷基铝和三氟化硼。

2.1.2 爆炸危险性

如烯烃聚合所需单体丁二烯、双环戊二烯、苯乙烯、丙烯腈、乙烯、丙烯等易燃物质的蒸气能与空气形成爆炸性混合物。除乙烯、丙烯外其他单体都有自聚的特性，生成聚合物后容易堵塞输送管道。二烯烃（丁二烯、双环戊二烯）不仅能自聚，而且还能生成过氧化物，是一种有爆炸危险的不稳定物质。

2.1.3 中毒危险性

环氧乙烷、苯乙烯、氯乙烯等反应物具有一定的毒性。如环氧乙烷属于高度危害，氯乙烯属于极度危害，其余大多属于轻度危害，如乙烯、苯乙烯等。

2.2  工艺过程的危险性

（1）本体聚合：这种聚合方法往往由于聚合热不易传导散出而导致危险。例如在高压聚乙烯生产中，每聚合1kg乙烯会放出3.8MJ的热量，倘若这些热量未能及时移去，则每聚合1％的乙烯，即可使釜内温度升高12～13℃，待升高到一定温度时，就会使乙烯分解，强烈放热，有发生暴聚的危险。一旦发生暴聚，则设备堵塞，压力骤增，极易发生爆炸。 

（2）溶液聚合

这种聚合方法在聚合和分离过程中，易燃溶剂容易挥发和产生静电火花。溶液聚合是单体溶于溶剂中形成均相体系 ,在催化剂的作用下，反应生成聚合物。此聚合方式所采用带搅拌的设备能保证反应体系热量分布均匀，但是因大量使用易燃液体作为溶剂，其燃烧爆炸危险性大。

（3）悬浮聚合

这种聚合方法在整个聚合过程中，如果没有严格控制工艺条件，致使设备运转不正常，则易出现溢料，如若溢料，则水分蒸发后未聚合的单体和引发剂遇火源极易引发着火或爆炸事故。

（4）乳液聚合

这种聚合方法常用无机过氧化物(如过氧化氢)作引发剂，如若过氧化物在介质(水)中配比不当，温度太高，反应速度过快，易发生冲料，造成事故的发生。另外，在聚合过程中可能会产生可燃气体。 

（5）缩合聚合

缩合聚合是吸热反应，但由于温度过高，也会导致系统的压力增加，甚至引起爆裂，泄漏出易燃易爆的单体。

聚合过程中的火灾爆炸危险性具体分析如下：

2.2.1 高活性的单体易发生氧化、自聚、热聚反应

聚合原料单体基本上为由碳氢构成的不饱和烃 ,性质活泼 ,在高温下容易发生氧化、自聚和热聚反应。例如丁二烯在一定条件下 ,能在设备内生成性质极不稳定的丁二烯过氧化物、端基聚合物和自聚物。过氧化物易分解爆炸;自聚物则能在设备中迅速积累增加 ,致使设备或管道胀裂 ,大量物料流出 ,引起燃烧和爆炸。

2.2.2　高压设备和管道内物料易泄漏 ,形成爆炸性混合物

聚合过程是在较高温度和压力条件下的密闭设备和管道中进行的 ,其原料包括溶剂及其他助剂 ,绝大部分属于易燃易爆物质 ,数量大、爆炸极限宽、闪点低和易挥发。生产过程中 ,可燃物料泄漏常有发生。易燃气体或液体蒸气一般比空气重 ,泄漏出来后往往沉积于地表、沟渠及厂房死角 ,并且长期积聚不散 ,与空气易形成爆炸性混合气体 ,碰到火源便会发生燃烧甚至爆炸。

2.2.3 聚合反应若温度控制不当 ,易发生暴聚

聚合反应均为放热和热动力不稳定过程，当热量来不及导出时会出现“暴聚”现象，反应失去控制而引发爆炸事故。例如：每1kg乙烯聚合时可能产生约 3.8MJ 的热量，而乙烯物料的比热在聚合反应的温度和压力下约为 2.6kJ/ kg·℃，如果乙烯聚合转化率每升高1%，则反应物料温度因反应热会升高 12～13℃；此热量若得不到及时移出，当体系温度升到350℃以上时，乙烯便会发生爆炸性分解。环氧乙烷聚合时放出85～125kJ/mol 热量，而其蒸发热仅为 25.5kJ/mol，所以环氧乙烷聚合时，容器中能产生相当高的环氧乙烷蒸气压力，从而引起爆炸。
2.2.4催化剂的性质增大过程的危险性

聚合过程所使用的催化剂，有的为强氧化剂，有的易分解爆炸，有的易自燃。如三乙基铝，三异丁基铝 ,异戊基铝 ,一氯二乙基铝与二乙基铝的等分子混合物等与空气接触立即燃烧 ,遇水易爆炸。催化剂三氟化硼和空气接触也会发生剧烈反应 ,冒白烟。过氧化物催化剂遇高温则会发生分解、爆炸。聚合过程中引发剂的加入过量 ,比例过高 ,聚合反应速度加快 ,产生的反应热不易导出 ,还可能导致暴聚。

2.2.5 原料含杂质引发危险

原料中的某些杂质，对聚合有催化作用或能引起不良副反应，其结果会使聚合过程变得无法控制。高压聚乙烯生产中，原料乙烯不纯，尤其是含乙炔量过高，压缩时就易聚合放热而发生爆炸。丁二烯中含氧量为500ppm时，就会产生端基聚合物。
2.2.6 聚合产物具有潜在的危险性

聚合产物粘性大 ,设备和管道常有被其粘堵的可能性。采用管式聚合器的最大问题是反应后的聚合产物粘挂管壁发生堵塞 ,引起管内压力和温度变化 ,甚至因局部过热引起物料裂解 ,成为爆炸事故的原因。此外 ,从生产装置中清理出来的自聚物、热聚物遇空气容易自燃。

2.2.7聚合后处理过程中 ,在设备内可能形成爆炸性混合物

聚合反应完毕后 ,聚合器内除聚合体外 ,还有未反应完的单体、溶剂、乳化剂、催化剂等易燃易爆物质,若后处理不当 ,会引发危害。例如用气体压出聚氯乙烯聚合物料时 ,若气体为压缩空气 ,则空气中的氧会与物料中残存的氯乙烯形成爆炸性混合物。

2.2.8静电危险性分析

大多聚合产品，如聚氯乙烯、橡胶、合成纤维及树脂类物质等，其电阻率大都在1012欧•厘米左右（1011~1014），最易产生静电，又由于在聚合产品输送至粉体聚合物料仓的过程以及由料仓分装的过程，都很容易产生静电，易引起静电起火或爆炸，造成事故。
针对具体的聚合工艺，建议采用危险与可操作性分析（HAZOP）或预先危险分析（PHA）或事故树分析（ETA）等风险评价方法，对整个工艺过程的危险性进行分析。
3  重点监控的工艺因素及控制要求

3.1 温度

严格控制单体的温度，防止单体自发聚合。设备和储罐应设置有效的单体冷却装置，防止局部形成过热。避免设备存在“死角”而长期积料。储存单体量不能过多，时间不得过长，避免形成自聚物及过氧化物。在贮罐中，要有计划地加入抑制剂，或高温季节（夏秋两季）使用冷却水喷淋降温，及时终止和破坏活性中心，防止聚合物生成。

 聚合反应釜应有可靠的冷却系统，该系统一般由夹套冷却、盘管冷却和搅拌冷却等组成，宜有两路电源。聚合反应在开始阶段或进行过程中都有发生暴聚的可能性。反应时按投料顺序和投料配比准确投料，总物料不应超量。反应前期要防止升温过快，当反应加速后，放热量逐渐增加，要及时冷却降温。在反应过程中，要十分注意温度和压力的变化。

因此，应将聚合反应釜内温度与聚合单体流量、引发剂加入量、聚合反应釜夹套冷却水形成控制关系。

3.2 压力

在聚合反应过程中，随着反应温度的升高，压力也不断升高。如果发生暴聚，可导致压力急剧升高。为防止暴聚，除了在聚合设备上安装安全阀、防爆膜外，必须考虑压力报警并与切断进料、紧急泄放、加入抑制剂联锁。

3.3 原料组分

原料应有严格的质量检验制度，保证原料中不含对聚合有引发作用或能引起不良副反应的杂质。例如生产聚乙烯的原料乙烯，纯度要求大于99.99%，其中乙炔百分含量低于0.01，并不含氧化性催化杂质。丁二烯储罐的含氧量须在0.1%以下才能进料，储存过程中氧含量在0.3%以下。

3.4催化剂

在配制催化剂过程中，必须注意安全。在搬运物料时要轻拿轻放，防止撞击发生危险。烷基铝等要防止与空气接触发生自燃和遇水受潮发生爆炸，过氧化物要防止遇高温分解发生爆炸燃烧。严格控制催化剂的添加量，其加入量还需根据物料的温度进行调节，温度高时，加入量适当减少，温度低时，加入量适当增加。

3.5 投料比及顺序

反应时按投料顺序和投料配比准确投料，总物料不应超量。反应前期要防止升温过快，当反应加速后，放热量逐渐增加，要及时冷却降温。在反应过程中，要十分注意温度和压力的变化。对于管式反应器，通常采用控制有效直径的方法调节物料流速，在聚合管开始部分，插入具有调节功能的调节杆，避免初期反应的突然爆发。当温度大幅度上升，或发生其他危急情况时，可加入抑制剂以降低引发剂的活性。

在聚合物单体、引发剂（催化剂）的进料管线上分别设置流量计和调节阀，并在流量计和调节阀之间设置联锁关系。

3.6 反应釜搅拌

如果搅拌装置运转不正常，则影响设备内物料的均匀性，不仅影响传热，也可能出现局部过热，所以聚合过程有可能出现反应失控和暴聚的现象。聚合釜搅拌电流与聚合单体、催化剂及反应抑制剂进料阀进行联锁，当搅拌失效时，能及时切断单体、催化剂进料和加入聚合反应抑制剂。
3.7 回流比

由于聚合反应放热较多，单靠增大反应器尺寸以获得较多的夹套和蛇管冷却面积是不够的，目前工艺上多利用单体或溶剂气化回流带出反应热，经冷凝或压缩液化后，再返回聚合釜吸热，因此控制回流比十分重要。

3.8 冷却水

聚合釜所用冷却水的压力必须符合聚合釜夹套或盘管设计压力的要求，冷却水的温度和流量必须满足聚合釜内物料热量衡算和具体工艺的要求。另外，冷却水的流量随聚合釜内温度的变化进行自动调节，若调节无效，需发出报警信号，通知操作人员采取紧急措施排除故障。当冷却失控时，需及时加入聚合反应抑制剂。

3.9 异常状态下报警及联锁

在聚合反应釜设立紧急停车系统。

反应釜内温度/搅拌电流与聚合物单体、催化剂进料及加入反应抑制剂联锁，一旦反应超温、超压、搅拌失效或冷却失控，能及时切断进料并加入聚合反应抑制剂。

聚合釜设置安全阀并串接爆破片，考虑设置紧急泄放阀与釜内压力联锁并报警，泄放管引至事故回收装置或火炬；聚合釜底出料管线引出一条去事故回收槽的管线，以收集事故状态下的物料。

4 推荐的安全控制方案

4.1各工艺参数的控制方式

聚合工艺的温度、压力、液位、反应投料速度与物料配比、反应釜搅拌速率、冷媒的运行状况等重点监控工艺参数的控制方式见附表二。

聚合釜内温度的控制主要是通过调节聚合釜单体等的加入量、夹套内冷却水的流量等参数来完成。由于聚合反应是放热反应，当温度低于或高于规定范围时，要自动调节聚合物单体或催化剂的加入量（催化剂一次性加入的除外）。

聚合釜内压力的升高来源于温度的升高导致聚合釜内物料汽化产生高压，所以根源在于控制聚合釜内温度。釜内压力超高时，应设高高限报警并与紧急泄放阀联锁。

由于聚合物单体、催化剂之间的加料顺序和配比对整个聚合反应至关重要，因此必须控制其进入聚合釜的顺序和流量（质量或体积），做到自动调节并累积计量。

由于粉体聚合物料仓输送较频繁，摩擦起电是静电产生的主要因素，可通过限制易燃或可燃物料的流速来减少摩擦起电，还可通过静电接地措施导除静电荷的大量积聚。此外，粉体聚合物料仓的传动轴、辊等不得采用电阻率较高的绝缘材料，以免静电放电引起燃烧、爆炸。

物料输送涉及到的容器、管道、法兰、阀门、接头以及机泵外壳，应有良好的连接并接地。通过良好接地来加速静电荷的泄放，减少静电荷的积累，以消除静电。所有法兰及丝扣连接处应采用导电线或铜片跨接。
4.2 工艺系统控制方式

4.2.1基本监控要求

（1）聚合反应应实现反应器的温度和压力的自控，并设置报警和联锁系统。其温度、压力自控方式可根据工艺过程原理采取简单控制系统或复杂控制系统。反应器体积较大、反应热分配不均匀时，应增加温度测量点数，取其数个关键点的温度平均值作为反应器的被控温度。当反应器的温度和压力接近报警设定值时，发出声光报警；当反应器的温度和压力达到或超过联锁设定值时，产生联锁动作：切断投料，终止反应，冷媒阀门全开以带走反应热等，并同时发出声光报警。
（2）聚合反应为连续工艺过程时，参与反应的原料应有温度、压力、流量监测，实现各原料进料的恒定控制或比值控制和联锁。生产中若某种原料流量出现异常，要保证切断危及安全的原料投入，并发出声光报警。
（3）对于带搅拌的釜式反应器，应实现搅拌器运行状况的监测和联锁。搅拌器运行状况可采取监测搅拌电机的电流、搅拌器的转速来实现。当搅拌器出现异常时，应发出声光报警，若危及安全时，应联锁停产。
（4）应设置原料进料紧急切断系统，使工艺操作人员可在操作室内切断原料的投入。
（5）应设置反应器的紧急冷却系统、紧急泄放系统等，且这些系统可由操作人员在控制室启动。
（6）在组分测量仪表条件满足时，宜加装原料、反应尾气在线分析仪表，并将其分析结果远传至操作室。
（7）设计时，应结合具体的工艺机理，合理地设置控制回路，避免因控制回路间的密切相关，互相影响导致工艺参数无法控制的情况。
4.2.2 控制系统的选用原则

鉴于PLC、DCS系统已逐步国产化，其控制、操作功能较强，可靠性及平均无故障时间较高，已能满足大部分的化工工艺的需求，且价格适中，因此建议除了工艺过程简单、监控参数较少时（50点以下）选用智能仪表并与工控机通讯的系统外，其它则应首选PLC或DCS系统。
（1）对于间歇聚合反应过程，其控制的主要功能为逻辑判断、顺序控制等为主，模拟监控为辅，宜选择PLC系统；
（2）对于连续聚合反应过程，以监控模拟控制信号为主，逻辑判断、顺序控制为辅，宜选择DCS系统。
4.3 安全控制方式

（1）对于系统控制回路较多、危险程度较高的装置，宜设置独立于工艺控制系统之外的紧急停车系统（ESD）。
（2）对于系统控制回路较少的危险装置，可在控制室内加装紧急停车按钮，确保现场出现紧急情况（如重要设备损坏等）时，操作人员可在控制室内切断原料进料、启动紧急冷却系统、紧急泄放系统和吸收中和系统等。
以上（1）、（2）两款的设计应满足《信号报警、安全联锁系统的设计规定  HG/T20511-2000》之要求。
（3）工艺的原料、中间产品及产品大多为有毒、易燃易爆物品，装置应按《石油化工企业可燃气体和有毒气体检测报警设计规范》设置检测报警系统，并保证装置停车或工艺控制监控系统失效后，仍能有效地进行监测、报警。
4.4 其他安全设施

对于具体的装置，考虑安全设施时不应孤立的看待具体的设备或工序，还应考虑相关的原料准备、产品储存、公用工程等相关设施和工序，任何一个工序出现故障都可能影响到整套装置的安全，在设置监控或联锁、报警时一并考虑进去。

对于装置中因工艺参数失控而引起的过压、危及设备或管道时，除了设置自控、联锁系统外，还应设置防爆膜、安全阀、高压阀、单向阀、紧急排空阀、液位计及紧急切断装置等其他安全设施。

聚合工艺中物料易爆聚、分解而造成超温、超压，聚合釜应设报警信号和泄压排放设施，以及自动或手动遥控的紧急切断进料设施。

5 通用设计要求

对于新建或改、扩建装置，在制定设计方案时，应根据工艺、自控及安全要求，结合本指导方案，进行优化设计。

对于在役聚合工艺装置进行自控与安全联锁改造，增加或者完善安全控制系统，其设计工作应遵循以下原则要求：

5.1 收集产品工艺资料

企业产品简介、使用工艺简介、聚合工艺流程图，涉及的设备简图和工艺物性参数，特殊检测工艺操作状态下的物性。改造企业需提交的设计资料清单详见附表三。

5.2 确定改造范围

（1）与企业协商根据国家安全监督总局《关于公布首批重点监管的危险化工工艺目录的通知》（安监总管三[2009]116号）要求实现自控联锁的聚合工艺过程。
（2）核实聚合工艺过程所涉及的上下游工艺过程对反应釜的影响（如冷媒的规格流量、惰性保护气体的规格数量等）。
（3）将聚合工艺以及对该工艺过程产生影响的上下游的工艺过程和对工艺安全产生影响的相关公用工程一并纳入自动化控制与安全联锁技术改造范围，确定控制方案，绘制PID图。
5.3设备选型

（1）确定相关检测仪表型号。
（2）计算并选定执行机构型号。
（3）根据工艺过程复杂程度、检修能力等确定自动化和安全联锁的实现载体（如DCS、PLC、智能表、常规表；电动、气动、液动、自力阀等）。

5.4 提交方案

（1）工艺管道仪表控制流程图（PID）。
（2）顺序控制逻辑图（需要时）。
（3）控制、报警、联锁一览表。
（4）自控设备表。
（5）检测取源和执行器改造图（说明或标注标准号）。  

（6）自控、联锁能源供应方案。

5.5 与建设方技术交底，提交改造图纸，签署设计变更。

6典型工艺安全控制系统改造设计方案

某企业产品乳化剂聚合工序安全控制方案。

6.1工艺简述

该聚合反应属于间歇操作。先在聚合釜内加入一定量的乳化剂作溶剂，并一次性加入一定量引发剂，环氧乙烷经流量计计量后通入聚合釜，开始反应时，需要用蒸汽加热来引发反应，达到引发反应温度后进行放热反应，反应热由釜内盘管及夹套循环水带走，反应温度在150~160℃左右，压力控制在0.2MPa以内，反应约5～8小时，合格后，用真空移至干燥釜，进行下一步工序。
聚合工艺流程图见附图一。

6.2 装置聚合工艺危险性分析

6.2.1 固有危险性分析

本装置涉及危险化学品有环氧乙烷、氢氧化钾和乙酸等。其中环氧乙烷属于甲A类易燃气体，环氧乙烷气体与空气混合能形成爆炸性混合物，遇明火、高热会引起燃烧爆炸，且属于高度危害物质，人吸入一定量的环氧乙烷气体后容易发生中毒窒息；氢氧化钾和乙酸属于腐蚀品。 

6.2.2 工艺过程危险性分析

反应过程为放热反应，反应初期需进行加热，达到引发反应温度后开始反应，并开始放热反应，此时通过循环水带走反应热，控制反应温度，若循环水量不足，或加入环氧乙烷速度过快，会发生暴聚，短时间放出大量的热，反应釜温度、压力急剧升高，如没有有效的安全措施和设施，有可能会发生聚合釜爆炸。

反应过程中突发停电、搅拌停止或冷却水泵机械故障、冷却水停供，会造成反应釜温度剧升，有使反应生成物超温发生分解，引发火灾爆炸的危险。

6.3安全控制方案综述

该装置区主要危险部位在反应釜。该部位主要危险是发生暴聚，短时间内引起釜内压力急剧升高，泄放不及时造成反应釜爆炸。原因可能是加入环氧乙烷速度过快或循环水系统出现故障，不能及时将反应热带走造成。

在聚合釜的环氧乙烷进料管线上设置流量计和流量调节阀，进行环氧乙烷流量的自动调节和累积计量；同时设置紧急切断阀，可实现远距离开关；在聚合釜的冷却水管线上设置调节阀，自动调节聚合釜内温度，并将信号接入控制室，来实现聚合釜温度的在线监控、自动调节、高限报警和高高限与环氧乙烷的进料联锁，实现紧急切断；釜顶安装压力变送器，实现压力的高位报警，高高限与聚合釜的紧急泄放阀安全联锁；在聚合釜顶安装两套安全阀，两套安全阀的设置压力不同，当压力达到工艺控制的设定起跳压力时，低起跳压力的安全阀起跳泄压，当压力达到设备保护的设定起跳压力时，高起跳压力的安全阀起跳泄压，且两个安全阀排放管线都接入事故槽。实现工艺安全和设备保护。
以上控制、报警及联锁方式均通过DCS在控制室实现。
6.4安全控制方案附图、附表

控制系统逻辑框图见附图二。

控制、报警、联锁一览表见附表四。

聚合工艺自控设备表见附表五。

7 聚合工艺安全控制系统设计指导方案附表、附图

7.1 山东省主要聚合工艺产品目录（附表一）
7.2聚合工艺主要控制参数情况（附表二）

7.3安全控制系统设计企业需提供的资料清单（附表三）

7.4某企业乳化剂产品工艺管道及仪表流程图（附图一）

7.5某企业乳化剂产品控制系统逻辑框图（附图二）

7.6某企业乳化剂产品控制、报警联锁一览表（附表四）

7.7某企业乳化剂产品自控设备表（附表五）

8 聚合工艺典型事故案例分析

8.1紧急停电时聚合釜阀门误操作导致聚丙烯爆炸事故
事故概况、经过：某年10月8日，日本窒素石化公司五井工厂的第二聚丙烯装置发生爆炸，造成4人死亡，9人受伤，损毁了23台泵、9台鼓风机、7台压缩机、2台聚合釜、10台挤压机、232台电机、5台干燥机、3台冷却器及若干管线、仪表等，烧掉丙烯等气体40多吨，氢气1500m3，另外对附近9家居民的门窗墙壁等造成损坏。
事故技术评析：这次事故是因紧急停电时的操作错误而引起的。除了这一直接原因外，与日常设备维修不善和安全管理薄弱有着密切关系。本来聚合釜下部切断阀是由现场控制阀和控制室的控制阀两级控制的，如果控制室的控制阀是关闭的话，即使操作人员误将6号聚合釜现场的控制阀打开，聚合釜下部的控制阀也仍然是出于关闭状态。又因该厂对紧急停电时应采取的措施考虑不周，操作规程不完善，安全措施和安全教育薄弱。此外，发生事故时，现场的8个气体检测器没有1个动作，警报系统也不完善。

8.2某化工公司火灾事故
事故概况、经过：4月12日15时左右，某化工公司停电。为防止釜内反应物发生聚合，将釜内环氧乙烷放空，并将液体物料由釜底阀放出，同时给反应釜和放出的液体物料容器泼水降温。18时10分，供电恢复继续进行生产。操作工将液体物料抽回反应釜，加热升温至70摄氏度，开始通入环氧乙烷继续反应。后来反应不顺利，采取了升温提高反应釜温度的办法,加快反应进程。在22时左右，温度升高到70摄氏度，釜内反应物发生爆聚，导致釜内温度骤然升高，压力骤然增大，釜内高压环氧乙烷等气体冲开反应釜釜盖与釜体之间的垫片泄漏，泄漏出的气体发生爆燃，引发火灾。
事故技术评析：生产的过程中，二次加入60kg环氧乙烷后，发现不反应，经通蒸汽升温，导致化学反应剧烈超压，反应釜盖与釜体之间的垫片破裂造成环氧乙烷等物料泄漏爆燃。
8.3 某石化厂爆炸火灾事故

事故概况、经过：1984年1月，某石化厂聚丙烯装置在开工过程中，火炬系统的长明灯点了1天未点着，在未查明原因的情况下，23日操作人员错误地向火炬管线排放液态丙烯，致使液态丙烯在放空管线内急剧气化，大量吸收热量，使管线的温度突然降低，钢材遇冷收缩带动本来就不牢固的支架，造成通往火炬的横跨燕山岗北路的架空管线断裂倒塌，引起气体外漏。事故发生后，工厂紧急布置了警戒线，封锁了管线断裂处两头的路口，但有1辆吉普车强行通过气体外漏区，因故熄火，汽车再次发动打火时，引起爆炸着火，有5人被烧死，11人烧伤，吉普车被烧坏，另有2辆摩托车、7辆自行车损坏。
事故技术评析：(1)火炬系统管理不善。石化厂的火炬就是为安全生产和紧急排放而设立的，在长明灯点不着的情况下，不认真查找原因，反而错误地向火炬排放液态丙烯，造成通往火炬的管线倒塌而断裂。
(2)紧急处置不力。管线断裂后，工厂虽布置了警戒并封锁了路口，但措施执行不严，防范手段不当，致使吉普车强行驶人而导致事故发生。

附件5
氟化工艺安全控制设计指导方案

编 制 说 明

为规范、指导全省涉及氟化工艺企业的安全控制改造工作，指导设计单位相应的安全控制设计工作，并为各级安监部门监督检查相关企业的安全控制改造工作提供参考，山东省安监局组织有关单位和专家，依据国务院安委会办公室《关于进一步加强危险化学品安全生产工作的指导意见》（安委办[2008]26号）、国家安全监管总局《关于公布首批重点监管的危险化工工艺目录的通知》（安监总管三[2009]116号）等文件和有关标准规范，制订了《氟化工艺安全控制设计指导方案》。

本方案由概述、危险性分析、重点控制的工艺参数及控制要求、推荐的安全控制方案、通用设计要求、典型产品工艺安全控制方案实例、附表和附图以及典型事故案例八部分组成。由于具体的产品工艺差异较大，各有关单位在执行本方案时，应结合企业实际，深入分析工艺装置的运行状况和存在的问题，按照“安全、可靠、经济、实用”的原则进行设计、施工和改造，并认真总结遇到的问题，以便进一步修订完善本方案。
山东省化工研究院、山东汇智工程设计有限公司承担了本方案的编制工作。青岛科技大学、山东理工大学、有关市（县）安监局及有关专家参与了本方案的编制工作。
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为做好全省涉及氟化工艺相关企业的安全控制系统改造工作，指导设计单位相应的安全控制系统设计工作，并为各级安监部门监督检查有关企业的安全控制系统改造工作提供参考，依据国务院安委会办公室《关于进一步加强危险化学品安全生产工作的指导意见》（安委办[2008]26号）、国家安监总局《关于公布首批重点监管的危险化工工艺目录的通知》（安监总管三[2009]116号）、山东省安监局《关于推进化工企业自动化控制及安全联锁技术改造工作的意见》（鲁安监发[2008]149号文件），制定本方案。
1  概述

1.1氟化工艺

氟化是化合物的分子中引入氟原子的反应，包含氟化反应的工艺过程为氟化工艺。在常压条件下氟与许多有机化合物相遇（如苯、松节油等），立即产生剧烈反应，给有机合成造成较大的困难。氟原子具有较高的正核电荷，要从其外层轨道上完全移除一个电子形成F+离子极其困难，而氟分子的均裂则比较容易，因此直接氟化反应常常是游离基反应。

氟化反应的热效应很大，无论是取代还是加成，引入氟原子所产生的反应热均远大于使碳碳键断裂所需要的能量。

1.2氟化反应类型

氟化反应主要分为直接氟化、金属氟化物或氟化氢气体氟化、置换氟化和其他工艺四种类型。

1.2.1直接氟化                                                                                                                                                                                                                                                                                

直接氟化是指使用氟气与其他物质直接反应生成氟化物的反应。

氟与有机化合物作用，是强烈的放热反应，放出的大量的热可使反应底物分子结构遭到破坏，甚至着火爆炸。为使反应缓和，常采取降低反应温度，用惰性气体(如氮气、二氧化碳、氦气等)稀释氟气，用惰性溶剂稀释反应底物等措施，并采用导热好的反应装置。控制反应条件，饱和烃中的氢原子都可被取代而生成全氟烃类。该反应放出热量比用氟气直接氟化低得多，因此较易控制，产率较高，副产物较少，是制备氟有机化合物的重要方法。直接氟化反应的历程如下：
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室温便可引发反应。如果原料是不饱和烃，则将发生氟的加成。

如氟气与五氧化二磷反应生成五氟化磷；黄磷氟化制备五氟化磷等都属于直接氟化。

1.2.2金属氟化物或氟化氢气体氟化

直接氟化法目前在工业上已不普遍使用，而是改用高价金属氟化物作氟化剂氟化。它的主要优点是，生成每个C-F键所释放的热量为192.6kJ/mol，远比直接氟化放出的热量要小，而后者是431.2 kJ/mol，因而收率要高得多。

实际应用的金属氟化物有两种，即AgF2和CoF3。进行氟化反应的过程是让氟在升温下通过装有AgF和CoF2的床层使反应生成高价氟化物，然后将需要氟化的原料在150~300℃以蒸汽态与氮气流一同通入反应器中。反应完成后，再通F2使CoF2再生。因此反应实际上是半连续的，其反应式如下：
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这两步反应都是放热反应，总的反应热为460.5 kJ/mol。

以上氟化方法也可用于不饱和烃的加成。

例如：用三氟化钴氟化有机化合物制取全氟碳；

氟化氢气体氟化，例如：氟化氢气体与氢氧化铝反应制备氟化铝。
1.2.3置换氟化

置换氟化是一种广泛采用的氟化方法，容易被置换的顺序是I>Br>Cl。最常用的氟化剂是碱金属氟化物，HF是一种相对来说不活泼的氟化剂，只能置换活泼卤原子。如
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被氟置换的活泼性顺序是：

RCOCl > C6H5CH2Cl > CH2=CH—CH3Cl > RCl > ArCl

例如：三氯甲烷氟化制备二氟一氯甲烷；

三氯乙烯氟化制备R134a。
1.2.4其他氟化工艺

 除以上常见的氟化工艺外，电解氟化以及间接氟化也有比较广泛的应用。

1、电解氟化的基本过程是将有机原料在液体无水HF中，在低于释放氟的电压下电解，即可在阳极发生氟化反应。这一反应受到温度的限制（通常是0℃），以及底物在HF中的溶解度的限制。例如，萘在乙腈介质中在四乙基铵盐氟化物（C2H5）4N+F-存在下电解，可得到1，4-二氟萘，收率70%。当上述反应在（C2H5）4N+F-·3HF存在下进行时，则主产物是1-氟萘。

将C7~C8的脂肪酸酰氯溶于无水氢氟酸中，经电解可得到全氟化产物。
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2、间接氟化法 许多芳香族氟衍生物是由间接氟化法制得的，其中通过加热重氮硼氟酸盐是向芳环上引入氟原子的常用方法，成为希曼反应（Schiemann reaction）。希曼反应属于SN1型历程。例如，由苯胺重氮盐可制得氟苯。

1.3氟化工艺关键设备和重点监控单元

1.3.1氟化工艺的关键设备

氟化工艺的关键设备是氟化反应釜（器）以及氟化剂储存设备。

氟化反应釜（器）的型式跟反应类型有关，固相与液相、气相与液相、液相与液相的氟化反应主要在氟化釜内进行，如二氟一氯甲烷的生产、R134a的生产等；对于气固相催化氟化，则一般采用流化床反应器，如氟化氢气体与氢氧化铝反应制备氟化铝；

气态氟化剂储存设备为压力储罐，如氟气缓冲罐、氟化氢缓冲罐等。

1.3.2 氟化工艺的重点监控单元

氟化工艺的重点监控单元为氟化反应单元，氟化反应单元重点监控氟化反应釜（器）的温度、压力、液位、反应物料配比和流量、搅拌器电流（或转速）等。

氟化剂储存（或制备）单元作为辅助单元，应该对液相氟化剂储罐的温度、压力、液位及气相氟化剂储罐的压力等进行必要的监控。

1.4 氟化工艺涉及的主要危险介质

氟化工艺的原料、产品、中间产品、催化剂等大多为剧毒化学品、腐蚀性物品或易燃易爆物质。如氟化剂氟化氢气，本身就是高毒化学品，具有强刺激性和遇湿强腐蚀性。氟化过程常常涉及多种烃类物质，具有较强的毒性和易燃易爆的特性，容易造成危险；氟化工艺常用的催化剂一般为重金属盐类，在制造和使用过程中如果使用不当，容易造成重金属中毒，同时废弃的催化剂如果处理不当，易造成环境污染。

1.5 山东省主要氟化工艺产品目录

见附表一

2  危险性分析

氟化反应是一个放热过程，一般都在较高温度下进行氟化，反应剧烈，速度快，热量变化较大。所用的原料大多具有燃爆危险性、毒性或腐蚀性，一旦泄漏危险性较大。例如：常用氟化剂氟化氢气体遇水后产生剧毒、强腐蚀的氢氟酸。

2.1 固有危险性

固有危险性是指氟化反应中的原料、产品、中间产品等本身具有的危险有害特性。

2.1.1 火灾危险性

氟化反应涉及的原料、产品、中间产品等部分具有易燃性，如制取R134a使用的三氯乙烯，制取五氟化磷使用的黄磷等都具有易燃的特性。

2.1.2 爆炸危险性

氟化反应涉及的原料、产品、中间产品等部分具有燃爆性，如三氯乙烯遇明火高热能引起燃烧爆炸，黄磷受摩擦、撞击或与氧化剂接触能立即燃烧甚至爆炸。氟化使用的浓硫酸具有强氧化性，与有机物接触能剧烈反应，与普通金属反应放出氢气，极易发生爆炸。

2.1.3 中毒危险性

氟化反应涉及到的原料、产品、中间产品等大多具有毒性，氟化氢等为剧毒物品。黄磷等为高毒物。这些物质在储存、运输及使用过程中若处理不当都有可能引发恶性中毒事件。

2.1.4 腐蚀及其他危险性

氟化反应涉及到的氟化氢、浓硫酸等均为强腐蚀性物质，部分氟化反应产生粉尘，能对人体造成伤害，如使用浓硫酸与萤石制备氟化氢过程中，生成的硫酸钙。

2.2 工艺过程的危险性

氟化反应是一个放热过程，所用原料又多为易燃易爆、有毒、强腐蚀物质，因此在氟化反应和原料的储存过程中存在诸多不安全因素。

2.2.1 反应过程的危险性

氟化反应是一个放热过程，尤其在较高温度下进行氟化，反应更为剧烈。如果放出的热量不能及时移出，就会造成反应温度的进一步升高，而氟化所用的原料多为有机易燃物和强氧化剂，容易造成泄漏，导致有毒物质扩散，并且在这样高的温度下，如果物料泄漏还会造成着火或引起爆炸。

控制原料的投料量和氟化剂的投料速度、正确计量各种原料的投料比及投料顺序等，均有利于反应过程的平稳运行。

2.2.2 原料储存过程的危险性

氟化反应中氟化剂有气态氟化氢、固体黄磷和各种浓度的酸。这些物质大多具有毒性、强腐蚀性或易燃易爆性，一旦泄漏或爆炸，将会造成重大安全和环境事故。

针对具体的氟化工艺，建议采用危险与可操作性分析HAZOP或预先危险分析（PHA）或事故树分析（ETA）等风险评价方法，对整个工艺过程的危险性进行分析。
3  重点控制的工艺参数及控制要求

3.1 温度

主要包括反应器温度和原料储罐的温度。

氟化反应是一个放热过程，并且一般在高温下进行，会造成反应器内物料温度升高，引起喷料、反应器内压力升高、甚至着火爆炸等严重后果。因此，反应器内的温度应作为重点控制的工艺参数。另外，在反应过程中反应器内温度的高低除了与反应过程放热有关，还与原料的温度、回流温度等有关，因此还应对物料进口温度、回流温度等进行监控。

氟化工艺所用原料大多为易燃易爆、有毒物质，容易导致泄漏甚至爆炸。同时也容易造成人员中毒和环境危害。因此，应对储罐温度进行监控。

3.2 压力

为了保证反应速度和反应收率，氟化反应大都在较高压力条件下进行，这就要求生产过程中能对压力参数实时显示和调节。例如在氟化铝生产过程中，生产设备中有压力容器，并有压力管道，如煤气、蒸汽、HF管道等。当设备管道超温、超压或设备管道堵塞、腐蚀损坏，超过设备、管道承受能力时，可能会发生破裂，引起物理性爆炸事故。因而在生产过程中，对于反应涉及的压力参数进行监控。

部分氟化原料为气态物质，在一定的压力下储存，超压或容器损坏时容易发生泄露造成事故，因此，应该对这类储存设备进行压力监控。 

3.3 液位

包括氟化反应器液位和原料储罐液位。

为保证氟化反应的安全性，以及原料储存的安全性，反应器以及原料储存设备的液位都应有相应的控制，一般不应超过容器容积的80%。

3.4 反应投料速度与物料配比及浓度

氟化反应是一个放热过程，反应一般在高温下进行，投料速度（氟化物及助剂流量）影响反应放热速度，如果投料速度过快，反应热不能及时移出，就有可能造成超温超压，发生泄漏或爆炸事故。因此，对原料的投料速度应进行监控。

任何反应都是在反应物一定的配比和浓度下进行，一方面考虑产品质量，更重要的是为了操作的安全，如反应物配比不当或浓度过高，将使反应容器内温度、压力急剧升高，可能发生危险事故。

3.5 反应釜搅拌

氟化反应是一个放热过程，为了使反应器内物料混合和热量分布均匀，需设搅拌装置，如果反应过程中，突然停电或其他故障导致搅拌停止，可能导致物料混合不均匀，局部反应浓度过高，局部反应过快产生大量热量而造成超温超压，发生泄漏或爆炸事故。因此，一旦搅拌出现故障，应自动联锁切断进料阀并开启紧急泄放系统。 

3.6 冷媒

氟化反应为放热过程，一般使用冷媒来调节反应容器内的温度，由于热量直接影响反应的质量以及反应过程的安全性，如果反应过程中由于故障导致冷媒运行停止，会造成反应器温度失控而造成安全事故。因此应对反应容器夹套的冷媒进行监控，主要参数有冷媒的温度、压力、流量等。

3.7 其他

氟化反应使用多种催化剂，催化剂的品质直接影响氟化反应，因此，对催化剂的纯度、杂质等应进行分析和监控，并且不同产地的原料也会有差异，有时原料中的杂质可能对氟化反应造成影响，因此对原材料的含量、杂质也应进行监控。

4  推荐的安全控制方案

4.1 各工艺参数控制方式

主要是对氟化反应过程中的温度、压力、进料流量及投料比、料位等的监控。氟化工艺繁多，氟化反应器的结构形式也较多，对不同的工艺和不同结构的反应器，应采取不同的工艺参数控制方式。常用的反应器有釜式和流化床等，其控制方式见附表二。

4.2 工艺系统控制方式

4.2.1基本监控要求

（1）氟化反应应实现反应器的温度和压力的自控，并设置报警和联锁系统。其温度、压力自控方式可根据工艺过程原理采取简单控制系统或复杂控制系统等。反应器体积较大、反应热分配不均匀时，应增加温度测量点数，取其数个关键点的温度平均值作为反应器的被控温度。当反应器的温度和压力接近报警设定值时，发出声光报警；当反应器的压力达到或超过联锁设定值时，产生联锁动作：切断投料，终止反应；当温度达到高限时，自动调节原料进料量、冷媒阀门全开以带走反应热等，并同时发出声光报警。

（2）氟化反应为连续工艺过程时，参与反应的原料应有温度、压力、流量监测，实现各原料进料的恒定控制或比值控制和联锁。生产中若某种原料流量出现异常，要保证切断危及安全的原料投入，并发出声光报警。

根据反应机理，氟化反应过程中因某种原料过量而引起爆炸时，为安全起见，应设置报警和联锁系统，当达到危险值时，及时切断该原料的进料。

（3）对于带搅拌的釜式反应器，应实现搅拌器运行状况的监测和联锁。当搅拌器出现异常时，应发出声光报警，若危及安全时，应联锁停产。

（4）应设置原料进料紧急切断系统，并与反应器内压力联锁，同时操作人员可在操作室内切断原料的投入。

（5）应设置反应器的紧急冷却系统与反应器内温度联锁，紧急泄放系统和事故收集槽、事故状态下的气体吸收中和系统与反应器内压力联锁，且这些系统可由操作人员在控制室启动。

（6）在组分测量仪表条件满足时，宜加装原料在线分析仪表，并将其分析结果远传至控制室。

（7）设计时，应结合具体的工艺机理，合理的设置控制回路，避免因出现因控制回路间密切相关、互相影响导致工艺参数无法控制的情况。

4.2.2 控制系统的选用原则

鉴于PLC、DCS系统已逐步国产化，其控制、操作功能较强，可靠性及平均无故障时间较高，已能满足大部分的化工工艺的需求，且价格适中，因此建议除了工艺过程简单、监控参数较少时选用智能仪表并与工控机通讯的系统外，其它则应首选PLC或DCS系统。

（1）对于间歇氟化反应过程，其控制的主要功能为逻辑判断、顺序控制等为主，模拟监控为辅，宜选择PLC系统；

（2）对于连续氟化反应过程，以监控模拟控制信号为主，逻辑判断、顺序控制为辅，宜选择DCS系统。

4.3 安全控制方式

（1）对于系统控制回路较多、危险程度较高的装置，宜设置独立于工艺控制系统之外的紧急停车系统（ESD）。

（2）对于系统控制回路较少的危险装置，可在控制室内加装紧急停车按钮，确保现场出现紧急情况（如氟化氢泄漏、重要设备损坏等）时，操作人员可在控制室内切断原料进料、启动紧急冷却系统、紧急泄放系统和吸收中和系统等。

以上（1）、（2）两款的设计应满足《信号报警、安全联锁系统的设计规定HG/T20511-2000》之要求。

（3）工艺的原料、中间产品及产品大多为有毒、易燃易爆物品，装置应按《石油化工企业可燃气体和有毒气体检测报警设计规范》设置检测报警系统，并保证装置停车或工艺控制监控系统失效后，仍能有效地进行监测、报警。

4.4 其他安全设施

对于具体的装置，考虑安全设施时不应孤立的看待具体的设备或工序，还应考虑相关的原料准备、产品储存、公用工程等相关设施和工序，任何一个工序出现故障都可能影响到整套装置的安全，在设置监控或联锁、报警时一并考虑进去。

对于装置中因工艺参数失控而引起的过压、危及设备或管道时，除了设置自控、联锁系统外，还应设置防爆膜、安全阀、高压阀、单向阀、紧急排空阀、液位计及紧急切断装置等其他安全设施。

5  通用设计要求

对于新建或改、扩建装置，在制定设计方案时，应根据工艺、自控及安全要求，结合本指导方案，进行优化设计。

对于在役氟化工艺装置进行自控与安全联锁改造，增加或者完善安全控制系统，其设计工作应遵循以下原则要求：

5.1 收集产品工艺资料

企业产品简介、使用工艺简介、氟化工艺流程图，涉及的设备简图和工艺物性参数，特殊检测工艺操作状态下的物性。

改造企业需提交的设计资料清单见附表三

5.2 确定改造范围

（1）与企业协商根据国家安监总局《关于公布首批重点监管的危险化工工艺目录的通知》（安监总管三[2009]116号）文要求，实现氟化工艺过程的自控联锁。

（2）核实氟化工艺过程所涉及的上下游工艺过程对反应装置的影响（如氟化氢气体的制取、冷媒的规格数量、惰性保护气体的规格数量等）。

（3）将氟化工艺以及对该工艺过程产生影响的上下游的工艺过程和对工艺安全产生影响的相关公用工程，一并纳入自动化控制与安全联锁技术改造范围，确定控制方案，绘制PID图。

5.3 设备选型

（1）确定相关检测仪表型号。

（2）计算并选定执行机构型号。

（3）根据工艺过程复杂程度、检修能力等确定自动化和安全联锁的实现载体（如DCS、PLC、智能表、常规表；电动、气动、液动、自力等）。

5.4 提交方案

（1）工艺管道仪表控制流程图（PID）。

（2）顺序控制逻辑图（需要时）。

（3）控制、报警、联锁一览表。

（4）自控设备表。

（5）检测取源和执行器改造图（说明或标注标准号）。  

（6）自控、联锁能源供应方案。

5.5 与建设方技术交底，提交改造图纸，签署设计变更。

6  氟化工艺典型产品工艺安全控制方案实例

某企业R134a装置氟化工序安全控制方案

6.1 工艺简述

某企业采用于R134a的生产工艺为气相法工艺路线，选择三氯乙烯和AHF为原料的采取二步反应法制备工艺路线。反应方程式如下：

第一步 ：CCl2=CHCl + 3HF
          CF3-CH2Cl + 2HCI

第二步： CF3-CHCl + HF
             CF3-CH2F + 2HCI

第一步反应制得HFC-133a，第二步反应制得产品R134a，由于第二步反应与第一步反应近似，这里不作重复叙述，我们主要对第一步反应进行分析。

工艺流程：原料三氯乙烯与高温换热器来的物料在混合器混合后，进入预热器后再进入反应器，完成第一步反应，第一步反应的主要产物是HFC-133a。该反应是在催化剂存在的情况下，在300℃以上进行，反应起始温度通过预热器加热原料气和熔盐加热器加热反应釜达到，反应过程放热维持反应温度。

工艺流程图见附图一。

6.2装置工艺危险性分析

6.2.1 固有危险性分析

本装置所用原料为氟化氢和三氯乙烯，氟化氢为有高毒化学品，三氯乙烯为6.1类有毒品，三氯乙烯为可燃物质，氟化氢具有强腐蚀性。反应产物HFC-133a受高热分解能释放有毒的氟化物和氯化物。

6.2.2 工艺过程的危险性分析

（1）火灾爆炸

三氯乙烯为可燃物质，遇明火，高热会燃烧并分解有毒的腐蚀性气体；挥发的气体与空气混合形成爆炸性混合物。

（2）中毒窒息

本装置涉及的氟化氢、三氯乙烯为高毒、有毒化学品，生产过程中如操作不当发生泄漏或容器爆炸，操作人员如果未采取有效的防范措施或措施不当，均会发生中毒事故。

（3）化学灼伤

氟化氢遇水能生成氢氟酸，具有强腐蚀性，对人体的皮肤和粘膜具有刺激腐蚀作用。

6.3工艺控制方案综述

氟化反应器设置温度、压力现场指示并远传控制室显示报警，进料管线设调节阀、流量计和紧急切断阀，HF与三氯乙烯进料量成比例调节，与氟化温度、压力形成联锁切断。

反应器内温度通过调节熔盐加热器实现自控。进料温度通过调节预热器实现自控。

控制系统逻辑框图见附图二；控制、报警、联锁一览表见附表四；自控设备表见附表五。

7  氟化工艺安全控制系统设计指导方案附表、附图

7.1 山东省主要氟化工艺产品目录（附表一）

7.2 工艺参数控制方式（附表二）

7.3 企业需提交的设计资料清单（附表三）

7.4 某企业氟化工艺管道仪表流程图（附图一）

7.5 某企业氟化工艺控制系统逻辑框图（附图二）

7.6 某企业氟化工艺控制、报警、联锁一览表（附表四）

7.7 某企业氟化工艺自控设备表（附表五）

8 氟化工艺典型事故案例分析

8.1浙江三门一化工厂爆炸 上千名群众连夜大转移

事故概况经过：2007年9月10日4时40分左右，浙江省三门县一化工有限公司的反应锅突然发生爆炸，正在睡梦中的周围群众被强烈的震波惊醒，有的住户窗户被震碎，空中弥漫着一股浓浓的刺激性气味。所幸上千名群众被及时转移，没有人员伤亡。

该公司是台州市级消防重点保护单位，主要生产医药用中间体系列产品，有二氟苯、邻二氟苯、对二氟苯等20多品种。10日4时40分左右，厂区北端的反应锅突然发生爆炸。

经过近2h的战斗，7时左右，火势终于被有效控制。爆炸是氟化反应锅内温度突然升高没能及时切断进料和无降温措施造成的。

事故技术分析：

1、该厂没有设置紧急切断系统，当温度突然升高超过安全限度时，未及时切断进料，导致超温发生爆炸。

2、该装置未对冷媒（降温水）进行有效的监控，当反应锅内温度突然升高时，未能及时开启降温水对反应锅进行降温，导致了超温爆炸。

8.2浙江省某化工有限公司爆炸事故

事故概况、经过：2006年10月9日13时30分，某化工有限公司实验厂（主要生产氟里昂）第4班组水碱洗岗位职工颜某巡查时发现氟里昂粗品槽压力升高，通知自控室精馏操作工徐某，要对粗品槽进行放空操作，要求关注粗品槽压力情况。13时35分，颜某打开粗品槽至3#精馏塔的气相管道阀门进行放空作业，13时48分，3#精馏塔发生爆炸（DCS控制系统记录显示塔内压力为1.3MPa,该塔正常操作压力为0.3 MPa,设计压力为1.0 MPa），造成塔内氟里昂泄漏，同时，3#精馏塔爆炸后的碎片破坏了附近1米远反应系统的氟化氢管线，导致氟化氢泄漏，在事故抢救和人员疏散过程中，有13名职工不同程度吸入和接触氢氟酸气体中毒灼伤。厂区外居民和小学生650人紧急疏散。

事故技术分析：

实验厂在试生产期间未经公司相关部门的安全论证和未经设计单位的同意，为了提高产品收率，擅自在高压料槽和低压精馏塔之间连接了一根气相管，使低压精馏塔的工艺条件发生改变，生产中该塔压力（1.3MPa）超过设计压力（1.0 MPa）发生爆炸，导致物料泄露。
虽然该实验厂对压力进行了监控，但未采取适当紧急泄压措施，当压力超过精馏塔设计压力时，没有紧急泄压装置泄压，导致精馏塔超压发生爆炸。
附件6
加氢工艺安全控制设计指导方案

编 制 说 明

为规范、指导全省涉及加氢工艺企业的安全控制改造工作，指导设计单位相应的安全控制设计工作，并为各级安监部门监督检查相关企业的安全控制改造工作提供参考，山东省安监局组织有关单位和专家，依据国务院安委会办公室《关于进一步加强危险化学品安全生产工作的指导意见》（安委办[2008]26号）、国家安全监管总局《关于公布首批重点监管的危险化工工艺目录的通知》（安监总管三[2009]116号）等文件和有关标准规范，制订了《加氢工艺安全控制设计指导方案》。

本方案由概述、危险性分析、重点控制的工艺参数及控制要求、推荐的安全控制方案、通用设计要求、典型产品工艺安全控制方案实例、附表和附图以及典型事故案例八部分组成。由于具体的产品工艺差异较大，各有关单位在执行本方案时，应结合企业实际，深入分析工艺装置的运行状况和存在的问题，按照“安全、可靠、经济、实用”的原则进行设计、施工和改造，并认真总结遇到的问题，以便进一步修订完善本方案。
山东省化工研究院、山东汇智工程设计有限公司承担了本方案的编制工作。青岛科技大学、山东理工大学、有关市（县）安监局及有关专家参与了本方案的编制工作。
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为做好全省涉及加氢工艺相关企业的安全控制系统改造工作，指导设计单位相应的安全控制系统设计工作，并为各级安监部门监督检查企业的安全控制系统改造工作提供参考，依据国务院安委会办公室《关于进一步加强危险化学品安全生产工作的指导意见》（安委办[2008]26号）、国家安全监管总局《关于公布首批重点监管的危险化工工艺目录的通知》（安监总管三[2009]116号）、山东安监局《关于推进化工企业自动化控制及安全联锁技术改造工作的意见》（鲁安监发[2008]149号），制定本方案。

1概述
1.1工艺简述

加氢反应属还原的范畴。氢与其他化合物相互作用的反应过程，通常是在催化剂存在下进行的。在石化工业中，加氢处理是石油产品最重要的精制方法之一，在氢和催化剂存在下，使油品中的硫、氧、氮等有害杂质转变为相应的硫化氢、水、氨而除去，并使烯烃和二烯烃加氢饱和、芳烃部分加氢饱和，以改善油品的质量。有时，加氢精制指轻质油品的精制改质，而加氢处理指重质油品的精制脱硫。
1.2 加氢反应的种类

加氢过程可分为两大类：
1）氢与一氧化碳或有机化合物直接加氢，例如一氧化碳加氢合成甲醇；己二腈加氢制己二胺；环戊二烯加氢生产环戊烯
2）氢与有机化合物反应的同时,伴随着化学键的断裂,这类加氢反应又称氢解反应，包括加氢脱烷基、加氢裂化、加氢脱硫等。例如烷烃加氢裂化、甲苯加氢脱烷基制苯、硝基苯加氢还原制苯胺、油品加氢精制中非烃类的氢解（RSH＋H2─→RH＋H2S）。
按反应原料分类可以分为：
1）不饱和炔烃、烯烃的三键和双键加氢
在脂肪烃类的不饱和键上发生氢加成的反应。如:环戊二烯加氢生产环戊烯等。
2）芳烃加氢
在芳香烃的芳环上发生氢加成的反应。如:苯加氢生产环己烷；苯酚加氢生产环己醇等。
3）含氧化合物加氢
在含氧化合物的碳氧双键上发生氢加成的反应。如:一氧化碳加氢生产甲醇；丁醛加氢生产丁醇；辛烯醛加氢生产辛醇等。
4）含氮化合物加氢
在含氮有机化合物的氮原子上发生的加氢反应。如:己二腈加氢生产己二胺；硝基苯催化加氢生产苯胺等。
5）油品加氢
对石油的馏分油在催化剂和一定条件下进行加氢，以脱除其中有害的S、N等元素，如:渣油加氢改质；减压馏分油加氢改质；催化脱蜡生产低凝柴油、润滑油基础油等。
1.3加氢工艺关键设备和重点监控单元

1.3.1加氢反应主要关键设备为加氢反应器和氢气压缩机。在加氢反应中，一般加氢工艺如苯加氢工艺、烯烃加氢工艺、苯酚加氢工艺等多用管式反应器，也有使用釜式反应器的。石化工业中，加氢反应多为塔式反应器。
1.3.2 加氢工艺重点监控加氢工序中加氢反应器的温度、压力、氢油比、尾气成分等以及氢气压缩机进出口压力。
1.4 涉及主要危险介质

原料、产品、中间产品、催化剂、填料等
加氢反应主要涉及的危险原料有：
1）氢气：氢气为无色无味气体，微溶于水、乙醇、乙醚，无毒、无腐蚀性、极度易燃，燃烧时发出爆鸣，燃烧温度可达到2000℃，氢氧混合燃烧火焰温度可达2100-2500℃。与氟、氯等能发生猛烈的化学反应。
2）原料及产品：苯、萘等芳香烃类；环戊二烯、环戊烯等不饱和烃；硝基苯、乙二腈等硝化或含氮烃类；一氧化碳、丁醛、甲醇等含氧化合物以及石油化工中馏分油、减压馏分油等油品。
就其易燃易爆危险性分类，主要有可燃气体如一氧化碳、乙炔等可燃气体；苯、甲苯、硝基苯和环戊二烯等低沸点可燃液体；还有石蜡、馏分油、减压馏分油等沸点较高的可燃液体或可燃固体。
按中毒危险性分类有：苯胺、硝基苯等有毒液体、一氧化碳等有毒气体以及馏分油、石蜡等无毒或低毒物质。
3） 催化剂：主要有四类：①金属催化剂，常用的是第八族过渡元素，如骨架镍、镍-硅藻土、铂-氧化铝、钯-氧化铝等。②金属氧化物催化剂，如氧化铜－亚铬酸铜、氧化铜-氧化锌、氧化铜-氧化锌-氧化铬、氧化铜-氧化锌-氧化铝等,主要用于醛、酮、酯、酸以及一氧化碳等化合物的加氢。③金属硫化物催化剂，如镍－钼硫化物、钴-钼硫化物、硫化钨、硫化钼等，通常以γ-氧化铝为载体，主要用于含硫、含氮化合物的氢解反应，部分硫化的氧化钴-氧化钼-氧化铝催化剂常用于油品的加氢精制。④络合催化剂，如RhCl[P(C6H5)3]3,主要用于均相液相加氢。
4） 其他：包括在氢化过程中产生的副产物硫化氢、氨等物质。由于氢化过程属于还原反应，其副产物一般为可燃物质。
1.5 山东省主要加氢工艺产品目录（见附表一）
2 加氢工艺危险性分析

    加氢反应大多为放热反应，而且大多在较高温度下进行，氢气以及大部分所使用的物料具有燃爆危险性，一部分物料、产品或中间产物存在毒性、腐蚀性。一旦出现泄露、反应器堵塞等故障，发生火灾、爆炸的危险性很大。
2.1 固有危险性

固有危险性指加氢反应中的原料、产品、中间产品等本身具有的危险有害特性。
2.1.1 火灾危险性
1）氢气：与空气混合能成为爆炸性混合物、遇火星、高热能引起燃烧。室内使用或储存氢气，当有漏气时，氢气上升滞留屋顶，不易自然排出，遇到火星时会引起爆炸。
2）原料及产品：加氢反应的原料及产品多为易燃、可燃物质。例如：苯、萘等芳香烃类；环戊二烯、环戊烯等不饱和烃；硝基苯、乙二腈等硝基化合物或含氮烃类；一氧化碳、丁醛、甲醇等含氧化合物以及石油化工中馏分油、减压馏分油等油品。
3）催化剂：部分氢化反应使用的催化剂如雷尼镍属于易燃固体，可以自燃。
4）在氢化反应过程中产生的副产物如硫化氢、氨气多为可燃物质。
2.1.2 爆炸危险性
1）物理爆炸：加氢工艺多为气液相或气相反应，在整个加氢过程中，装置内基本处于高压条件下进行。在操作条件下，氢腐蚀设备产生氢脆现象，降低设备强度。如操作不当或发生事故，发生物理爆炸。
2）化学爆炸：加氢工艺中，氢气爆炸极限为4.1%-74.2%，当出现泄漏或装置内混入空气或氧气，易发生爆炸危险。
在某些加氢工艺中如一氧化碳加氢制甲醇工艺，其原料一氧化碳亦为易燃易爆气体，产品甲醇为甲B类可燃液体，在操作温度下甲醇为气态，当出现泄漏也可能导致设备爆炸。如苯加氢制环己烷、苯酚加氢制环己醇、丁醛气相加氢生产丁醇等工艺中原料、产品在常温下为液态，但在操作条件下为气态，出现泄漏导致爆炸。另外，如硝基苯液相加氢生产苯胺等工艺，反应温度、压力相对较低，反应为气液两相反应，其爆炸危险性主要来自氢。 

2.1.3 中毒危险危害性
氢化反应中，不同原料和产品毒性差别较大，具体如下：
1）不饱和烃及馏分油；如环戊二烯、乙炔、常、减压馏分油等无毒
2）芳香烃：如苯酚、甲苯等为中低毒性物质，部分有腐蚀性。
3）含氮化合物：如硝基苯、苯胺等有较强的毒性。
2.1.4 腐蚀及其他危险性
氢化反应腐蚀性具体如下：
1）氢：氢化反应大多在高温高压下进行，在这种条件下，氢可以对设备钢材产生腐蚀，出现氢脆现象。
2）其他：在石油化工中加氢精制多同时伴随脱硫脱氮过程，产生的副产品硫化氢、氨气等物质均有腐蚀性。
某些加氢工艺的原料或产品本身带有腐蚀性，如苯酚。
2.2 工艺过程危险性分析

    加氢反应过程为放热反应，且反应温度、压力较高，所用原料大多为易燃易爆，部分原料和产品有毒性、腐蚀性。所以加氢反应工艺中存在诸多不安全因素。
加氢反应均为放热反应，当反应物反应不均匀、管式反应器堵塞、反应器受热不均匀等原因，造成的反应器内温度、压力急剧升高导致爆炸或局部温度升高产生热应力导致反应器泄漏导致爆炸。氢高压下腐蚀工艺设备，使设备强度下降导致物理爆炸或产生泄漏导致爆炸。
加氢反应均为气相或气液相反应，设备操作压力均为高压甚至超高压，因此对反应器的强度、连接处的焊接、法兰连接有较高的要求。
本指导方案在实际应用中，具体危险应按危险与可操作性分析（HAZOP）或预先危险分析（PHA）或事故树分析(ETA)等风险评价方法，对整个工艺过过程的危险性进行分析。
3 重点控制工艺参数和控制要求

3.1温度

在加氢工艺中，氢预热器及其他原料汽化器、预热器、加氢反应器等设备的温度均需监控。在上述的各设备中，加氢反应器的温度对加氢工艺安全生产最为重要。由于氢化反应为强放热反应，当反应器温度过高时，会出现反应速率加快，使反应难以控制，当温度超出安全值时可能出现危险，因此对反应器内温度应严格控制，温度控制范围随工艺而定。其他设备如氢预热器、原料汽化器、原料预热器等，设备内物料温度或设备出口温度对反应器内物料温度有影响，且会影响产品质量、收率，当温度过高时，可能发生泄漏、火灾、爆炸等危险，但是由于在这些装置中，只存在物理传热无反应发生，温度控制相对容易，故在氢预热器、原料汽化器、原料预热器等预热、汽化等设备内温度应进行监控。
3.2压力

如果反应器中压力高于正常操作值，会使加氢反应难以控制，同时加快临氢设备的腐蚀速度。当反应器内压力过高时，反应速率加快，温度难以控制出现危险，同时设备可能出现损坏甚至物理爆炸，物料泄漏产生火灾爆炸危险，因此应对反应器内压力进行监控。压力需要监控的位置主要有加氢反应器进料口、反应器内部、加氢反应器出料口；氢气压缩机的进、出口；氢气混合罐、原料汽化罐、预热器等装置。氢化反应大多为气液相、气相反应，压力条件对反应影响很大，在反应器内压力过高容易导致反应失控，反应器内温度发生飞温。反应器内压力由氢气压缩机直接控制，故对氢气压缩机进出口压力应作严格控制。同时，原料汽化器、氢气混合器、反应器进料口及反应器内等位置的压力也应进行监控，与氢气压缩机联锁，防止因特殊原因导致的反应器、氢气混合器、原料汽化器等装置内压力过高发生火灾爆炸危险。
3.3投料速度和物料配比

本工艺反应为气相反应或气液相反应，反应器温度和压力都与投料速度有关，如投料速度过快将出现温度、压力过高产生火灾爆炸危险，故本工艺应严格控制投料速度。投料速度在原料汽化器、氢气混合罐、反应器进料口处进行监控。如果原料汽化器内，原料进料速度波动，会导致氢气混合罐、反应器内压力波动，同时影响反应釜内物料配比，
氢油比例影响反应过程和产品质量，若氢油比过低，物料在反应器内副反应增加，可能导致反应器堵塞产生局部温度、压力升高，使反应器泄漏出现火灾爆炸危险；氢油比过高可能导致循环氢量增加，加大能源损耗。
3.4 加热系统
加氢反应大多在较高的温度下进行，物料经预热或在反应器内加热到反应温度进行加氢反应，反应器进料口温度直接影响反应器内温度，因此应对预热或反应器加热设备进行监控。
3.5 其他

在加氢反应过程中，反应温度、压力较高，氢及大多数反应原料具有燃爆危险性，因此应对原料成分进行监控，防止因原料中含杂质进入反应器造成危险，同时对反应生成物的组成、尾气组成也要进行监控。
4 推荐加氢工艺安全控制系统设计指导方案

4.1 参数控制方式

（见附表二）
4.2 工艺系统控制方式

4.2.1基本监控要求

（1）加氢反应应实现反应器的温度和压力的自控，并设置报警和联锁系统。其温度、压力自控方式可根据工艺过程原理采取简单控制系统、串级控制系统、前馈-反馈控制、分程控制、选择性控制系统等。反应器体积较大、反应热分配不均匀时，应增加温度测量点数，取其数个关键点的温度平均值作为反应器的被控温度。当反应器的温度和压力接近报警设定值时，发出声光报警；当反应器的温度和压力达到联锁设定值时，产生联锁动作：切断投料，终止反应，冷媒阀门全开以带走反应热等，并同时发出声光报警。
（2）加氢反应为连续工艺过程时，参与反应的原料应有温度、压力、流量监测，实现各原料进料的恒定控制或比值控制和联锁。生产中若某种原料流量出现异常，要保证切断危及安全的原料投入，并发出声光报警。
根据反应机理，加氢反应过程中因某种原料过量而引起爆炸时，为安全起见，该种原料的进料必须控制在爆炸限之外；同时还应设置报警和联锁系统，当达到危险值时，及时切断该原料的进料。
（3）对于加氢反应中的氢气压缩机，应实现氢气压缩机运行状况的监控和联锁。氢气压缩机的监控可通过对其氢气出气口、进气口进行压力、温度监测，控制其压力保持在安全生产范围之内。当氢气压缩机进出口压力出现异常，应发出声光报警，若危及安全时，应联锁停产。
（4）对于带搅拌的釜式反应器，应实现搅拌器运行状况的监控和联锁。搅拌器运行状况的监控可采取监测搅拌电机的电流、搅拌器的转速来实现。当搅拌器出现异常时，应发出声光报警，若危及安全时，应联锁停产。
（5）应设置原料进料紧急切断系统，使工艺操作人员可在操作室内切断原料的投入。
（6）应设置反应器的紧急冷却系统，且这些系统可由操作人员在控制室投运。
（7）在组分测量仪表条件满足时，宜加装原料、反应尾气在线分析仪表，并将其分析结果远传至操作室。
（8）设计时，应结合具体的工艺机理，合理地设置控制回路，避免因控制回路间密切相关、互相影响导致工艺参数无法控制的情况。
4.2.2 控制系统的选用原则
鉴于PLC、DCS系统已逐步国产化，其控制、操作功能较强，可靠性及平均无故障时间较高，已能满足大部分的化工工艺的需求，且价格适中，因此建议除了工艺过程简单、监控参数较少时（50点以下）选用智能仪表并与工控机通讯的系统外，其它则应首选PLC或DCS系统。
（1）对于间歇加氢反应过程，其控制的主要功能为逻辑判断、顺序控制等为主，模拟监控为辅，宜选择PLC系统；
（2）对于连续加氢反应过程，以监控模拟控制信号为主，逻辑判断、顺序控制为辅，宜选择DCS系统。
4.3 安全控制方式

（1）对于系统控制回路较多、危险程度较高的装置，宜设置独立于工艺控制系统之外的紧急停车系统（ESD）。
（2）对于系统控制回路较少的危险装置，可在控制室内加装紧急停车按钮，确保现场出现紧急情况（如氯气泄漏、重要设备损坏等）时，操作人员可在控制室内切断原料进料、启动紧急冷却系统、紧急泄放系统和吸收中和系统等。
以上（1）、（2）两款的设计应满足《信号报警、安全联锁系统的设计规定  HG/T20511-2000》之要求。
（3）工艺的原料、中间产品及产品大多为有毒、易燃易爆物品，装置应按《石油化工企业可燃气体和有毒气体检测报警设计规范》设置检测报警系统，并保证装置停车或工艺控制监控系统失效后，仍能有效地进行监测、报警。
4.4 其他安全设施

对于具体的装置，考虑安全设施时不应孤立的看待具体的设备或工序，还应考虑相关的原料准备、产品储存、公用工程等相关设施和工序，任何一个工序出现故障都可能影响到整套装置的安全，在设置监控或联锁、报警时一并考虑进去。
对于装置中因工艺参数失控而引起的过压危及设备或管道时，除了设置自控、联锁系统外，还应设置防爆膜、安全阀、高压阀、单向阀、紧急排空阀、液位计及紧急切断装置等其他安全设施。
5 通用设计要求

对于新建或改、扩建装置，在制定设计方案时，应根据工艺、自控及安全要求，结合本指导方案，进行优化设计。
对于在役加氢工艺装置进行自控与安全连锁改造，增加或者完善安全控制系统，其设计工作应遵循以下原则要求：
5.1 收集产品工艺资料

企业产品简介、使用工艺简介、加氢工艺流程图，涉及的设备简图和工艺物性参数，特殊检测工艺操作状态下的物性。
改造企业需提交的设计资料清单。（见附表三）
5.2 确定改造范围

（1）与企业协商，根据国家安全监管总局《关于公布首批重点监管的危险化工工艺目录的通知》（安监总管三[2009]116号）要求，实现加氢工艺过程的自控联锁。
（2）核实加氢工艺过程所涉及的上下游工艺过程对反应装置的影响（如氢的制备与储存、冷媒的规格数量、惰性保护气体的规格数量等）。
（3）将加氢工艺以及对该工艺过程产生影响的上下游的工艺过程和对工艺安全产生影响的相关公用工程，一并纳入自动化控制与安全联锁技术改造范围，确定控制方案，绘制PID图。
5.3 设备选型

（1）确定相关检测仪表型号。
（2）计算并选定执行机构型号。
（3）根据工艺过程复杂程度、检修能力等确定自动化和安全联锁的实现载体（如DCS、PLC、智能表、常规表；电动、气动、液动、自力阀等）。
5.4 提交方案

（1）工艺管道仪表控制流程图（PID）。
（2）顺序控制逻辑图（需要时）。
（3）控制、报警、联锁一览表。
（4）自控设备表。
（5）检测取源和执行器改造图（说明或标注标准号）。  

（6）自控、联锁能源供应方案。
5.5 与建设方技术交底，提交改造图纸，签署设计变更

6 典型工艺安全控制系统改造设计方案

某企业苯加氢工序安全控制方案：
6.1 工艺简述

6.1.1 原料预处理工序
1) 氢经氢气压缩机由微正压提高到0.8MPa，进入氢气缓冲罐，经预热后从下部进入苯汽化器。
2）苯由加料泵增压至1.0MPa，加热后，由中部进入苯汽化器。在苯汽化器与氢充分混合后，经上部加热段加热。经脱硫后混合气由上部进入加氢反应器。

6.1.2 加氢工序
进入加氢反应器的混合物，在催化器的作用下，进行反应，反应方程式如下：
C6H6+3H2——C6H12+207kJ/mol

大部分的苯在加氢反应器反应完，反应完的环己烷与氢气的混合气体一并进入氢苯换热器与原料苯换热，再经尾气冷凝器，尾气第二冷凝器，大部分环己烷在此冷凝下来由冷凝器下部至环己烷中间槽，少量环己烷与尾气大部分经尾气分离器后至尾气缓冲罐，再至尾气压缩机增压至0.6~0.7MPa进入氢气混合物罐，少量尾气去尾气冷却器进一步冷却，经排空分离器后，由顶部压力调节系统调节压力在0.6~0.65MPa，冷凝冷却下来的环己烷均收集在环己烷中间槽，在中间槽内环己烷中少量水分层后，由下部最低点排出，环己烷经挡板溢流至下部，经环己烷中间槽液位调节阀排至环己烷成品槽。
加氢工艺流程图见附图一。
6.2 该装置的危险性分析

6.2.1 固有危险性
苯加氢生产环己烷工艺中主要原料的固有危险性如下表。
装置主要危险物料性质特性表
	序号
	物料名称
	沸点（℃）
	闪点（℃）
	爆炸极限

V%（下-上）
	毒性级别
	火灾危险类别

	1
	苯
	80.1
	-11
	1.2-8.0
	中毒
	甲

	2
	氢气
	-252。8
	<-50
	4.1-74.1
	
	甲

	3
	环己烷
	80.7
	-16.5
	1.2-8.4
	低毒
	甲


6.2.2 工艺危险性
1）火灾爆炸：
本工艺中所用原料氢气为2.1类易燃气体，环己烷为3.1类低闪点易燃液体，苯为中闪点易燃液体，他们的火灾危险性都属于甲类。它们的爆炸极限分别为4.1-74.1%、1.2-8.4%、1.2-8.0%，与空气混合能形成爆炸混合物，遇热源和明火有燃烧爆炸的危险。当生产、储存设备及物料输送管道等出现泄漏、人为因素造成泄漏、在生产、装卸、储运过程中因控制失灵、误操作、设备腐蚀老化等原因均可引起火灾爆炸。
2）中毒危害
本工艺使用的原料苯、环己烷等都为毒害品。若生产过程中操作不当发生泄漏，或作业人员未按规定佩戴防护用品、直接用手触、喷溅入口鼻等会造成人员中毒危险。当发生泄漏、火灾、爆炸等事故时，环境中苯、环己烷、一氧化碳、二氧化碳会严重超标，若人员防护不当或未防护而暴露在环境中，也会发生中毒窒息事件。
3）灼烫
装置中的加氢反应器、氢苯换热器、汽化器等设备以及输送物料的管道中存在高温介质，一旦出现泄漏溅及人体将会发生灼烫事故。
6.3 该装置加氢工艺控制方案综述

6.3.1 预处理工序

1）氢气压缩机出、进口设高低压报警和超限停机装置；润滑油系统设油压过低或油温过高的报警联锁停车装置；进口氢气压力低于安全限制及出口氢气压力高于安全限制时氢压机紧急停车。
2）氢气预热器温度、压力、液位现场显示并远传控制室。
3）苯加料泵设出口压力、流量显示并远传控制室。
4）苯汽化器内设出口温度、压力、液位现场显示并远传控制室。
6.3.2 加氢工序
1）加氢反应器内温度与原料苯进料进行联锁，当反应失控反应器内飞温时则苯进料管线上阀门自动切断，终止反应。
2）加氢反应器进料口压力、温度现场显示并远传控制室。
3）加氢后反应器进料口压力、流量现场显示并远传控制室。
6.3.3 安全放空

在氢气压缩机出口、氢气缓冲罐等压力较高的位置以及使用蒸汽的设备的蒸汽入口处设置安全阀，以便超压时启动安全阀泄压。
7 加氢工艺安全控制系统设计指导方案附表、附图
7.1 山东省主要加氢工艺产品目录

7.2 工艺参数控制方式

7.3 企业需提交的设计资料清单

7.4 典型加氢工艺管道仪表流程图

7.5 典型加氢工艺控制系统逻辑框图

7.6 典型加氢工艺控制、报警、联锁一览表

7.7 典型加氢工艺自控设备表

8 加氢工艺典型事故案例分析

8.1 加氢装置氢压机室爆炸事故
事故概况、经过：
某年9月24日2：50，某石油化工厂加氢车间在检修后开工过程中，因2号循环氢压缩机入口管线破裂，跑出大量氢气形成可爆气体，地下压缩机室空间爆炸，爆炸冲击力经计算为1.18×107Pa。当即死亡8人，10人负伤，其中重伤4人；炸坏4套加氢装置的全部控制系统及仪表，炸塌机械室和配电间2200m2；其他塔、容器、管线、部分电气和机动设备也遭到不同程度的损坏；直接损失180多万元。
事故技术分析：
这根破裂管线的材质为Cr-Mo合金钢管，但17年来，设备档案中一直错误的记录为碳钢管，并按此管理，只测厚度，不测硬度。测厚工作也不认真。
对爆炸事故原因，调查认为如下：
1）在气体分离过程中，2号逆流塔从内部破裂放出原料气并引起着火，从对未爆炸的2号分离设施检查表明，存在设备应力减弱的缺陷。
2）在气体分离设施中，焊接在2号逆流塔底部的出口管脱落，造成原料气逸出并着火。但不清楚是在爆炸前还是在爆炸后脱落的。
3）积聚在2号逆流塔塔底的外来物引起爆炸，有可能在1号分离设备的底部积存了有机物。
第二次爆炸时，推测发生在一氧化碳分离塔和气体洗涤塔之间的地位处，这是根据除了2号逆流塔之外的装置爆炸物散落的位置而确定的。检查表明，靠近2号逆流塔的CO蒸发器的外围塔被第一次爆炸引起的火势到达保温层时，发生了第二次爆炸。
8.2 检修加氢反应器起火事故
事故概况、经过：

某单位检修加氢反应器的催化剂循环泵和催化剂分离器下部的排出阀过程中，打开反应器顶上的手孔，通入约2MPa压力的CO2，直到吹空为止，然后几名操作工对距反应器底部1.523m处的阀门进行检修，就在此时，反应器内发出轰轰的声音，接着反应器下部喷出火引起环己醇起火。
事故技术分析：
1）在有引火性催化剂的地方流进了空气和氢气。
2）氢可能由供氢管路进入，空气由反应器底部进入。
3）反应器本身起了烟道的作用易吸入空气。
4）由于反应器被冷却而减压吸入了空气。
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