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PROCES PROJEKTOWANIA  ORAZ
EKSPLOATACJI  INSTALACJI  PRO-
CESOWYCH, ZWrASZCZA DLA PO-
TRZEB PRZEMYStU CHEMICZNEGO,
NAFTOWO-GAZOWEGO CZY PETRO-
CHEMICZNEGO, NIESIE ZA SOBA
NIEODLACZNE RYZYKO ZWIAZANE
Z PRZETWARZANIEM MATERIAtOW
NIEBEZPIECZNYCH (PALNYCH, WYBU-
CHOWYCH, TOKSYCZNYCH). Z TEGO
WZGLEDU WSZYSCY INZYNIEROWIE
MAJA OBOWIAZEK DOt0ZYC WSZEL-
KICH STARAN, ABY ZAPEWNIC, ZE
PROJEKT INSTALACJI PROCESOWEJ
ORAZ JEJ OBSLUGA SA POD ICH KON-
TROLA | SA TAK BEZPIECZNE, JAKTO
TYLKO MOZLIWE. JEST TO NIE TYLKO
OBOWIAZEK PRAWNY, ALE PRZEDE
WSZYSTKIM MORALNY.

Obowiazki w zakresie zapewnienia bezpie-
czeristwa maja szeroki zasieg i mozna je po-
dzieli¢ na kilka obszarow.

1. Zapobieganie $mierci lub obrazeniom pracow-
nikow

2. Zapobieganie $mierci lub obrazeniom ogotu
spoteczenstwa

3. Zapobieganie uszkodzeniom instalacji oraz
stratom finansowym

4. Zapobieganie szkodom w mieniu 0sob trzecich

5. Zapobieganie szkodom dla $rodowiska

Chociaz zapobieganie $mierci i obrazeniom ludzi jest
najwazniejsze, nie mozna traktowac tej listy jako ogoél-
nego wskazania kolejnosci priorytetow. Wielu ludzi
dzisiaj przedkfadatoby ochrone Srodowiska nad zyski fi-
nansowe. Termin loss prevention jest czasami uzywany
do okreslenia powyzszych pieciu obszaréw, ale rowniez
szeroko pojetych strat ekonomicznych, takich jak utrata
udziatu w rynku oraz utrata reputacji, ktére mogg wyni-
ka¢ z wypadkdw i innych niepozadanych zdarzen.

SZEROKIE KREGI BEZPIECZENSTWA

W wiekszosci branz najpowazniejsza troska praco-
dawcow jest zapewnienie bezpieczenstwa pracowni-
kéw. Najczesciej skupiaja sie oni na ochronie poprzez
zastosowanie odpowiednich oston maszyn, ostrzezen
o ruchomym obcigzeniu czy tez niezbednej ochronie
przeciwporazeniowej. Wypadki, ktdre zdarzajg sie pra-
cownikom z powodu braku tego typu zabezpieczen,
bardzo rzadko majg wptyw na innych pracownikéw lub
0got spofeczenistwa.

Jesli dojdzie do wypadku w przemysle przetwdrczym,
moze to skutkowa¢ uwolnieniem toksycznych materia-
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tow lub duzych ilosci energii, co ma katastrofalne skutki dla wszystkich pracownikéw i 0séb trzecich. Szko-
dliwe emisje z zaktadéw chemicznych czy petrochemicznych moga przedosta¢ sie daleko poza obszar
zaktadu i powodowac skutki zaréwno krétko-, jak i dtugoterminowe. Problemy spowodowane przez duze
katastrofy przemystowe, takie jak zdarzyty sie w Flixborough, Seveso czy Bhopal, majg wymiar indywidual-
ny, ale przede wszystkim spoteczny. Nalezy jednak pamietac, ze nawet w branzach przetwérczych, w kté-
rych przetwarzane sg bardzo niebezpieczne materiaty, wiekszo$¢ wypadkdw nie ma zwigzku z procesem.

Rys. 1. Widok katastrofy w zaktadach chemicznych Nypro w Flixborough 1.06.1974 r. (Zrédto https:/www.

lincolnshirelive.co.uk/)

Wiele mozna zrohié, aby zapewni¢ bezpieczerstwo, kierujac sie przede wszystkim zdrowym rozsadkiem
i podstawowymi umiejetnosciami inzynierskimi. Jednak w miare jak procesy stajg sie bardziej skompliko-
wane (i niebezpieczne), problem zapewnienia bezpiecznej eksploatacii jest coraz bardziej ztozony. Wyma-
ga to zastosowania specjalistycznych metod w celu zapewnienia odpowiedniego poziomu bezpieczerfstwa
instalacji procesowych, tzn. analiz zagrozen i ryzyka.

ZARZADZANIE BEZPIECZENSTWEM PROCESOWYM

Na zdolno$¢ zapewnienia bezpieczeristwa procesowego w obiekcie wptywa wiele czynnikéw. Mozna tu
wymieni¢ np. zastosowanie odpowiedniej technologii na etapie projektowania i budowy, przewidywanie
skutkow oddziatywania czynnikdw zewnetrznych, zrozumienie ludzkich btedéw i radzenie sobie z nimi oraz
wprowadzenie skutecznych systemdw zarzadzania

BEZPIECZENSTWO PROCESOWE - GENEZA

Seria katastrof chemicznych, ktore miaty miejsce w latach 70., 80. i na poczatku
lat 90. XX w., m.in. katastrofa zwigzana z najwiekszym wyciekiem dioksyn
(2,3,7,8-tetrachlorodibenzodioksyny, czyli TCDD) do atmosfery w Seveso w pétnocnych
Wioszech w 1976 r. lub wyciek 40 ton gazowego izocyjanianu metylu w Bhopalu w Indiach
w 1984 r., przyczynita si¢ do rozwoju dziedziny znanej dzisiaj jako bezpieczernstwo
procesowe.

W wyniku awarii w Seveso ewakuowano 730 osob, okoto 700 mieszkaricéw zostato
poszkodowanych w wyniku zatrucia, wiele zwierzat zgineto, tereny licznych w tym regionie
przedsigbiorstw zostaly skazone
(ok. 40 zaktadow), a wielkie obszary na wiele lat (ok. 10) z powodu skazenia
wylaczono z gospodarki rolnej. Straty materialne oszacowano
na kwote 72 min ECU.

Katastrofa w Bhopalu byta jedna z najtragiczniejszych chemicznych katastrof
przemystowych. Jej skutki do dzisiaj nie sa jednoznacznie ocenione, jedne zrédta podaja
okoto 4000 ofiar $miertelnych oraz 100 tys. oséb z cigzkimi przypadkami utraty zdrowia,

inne Zrédta mowia o 16 tys. ofiar oraz okoto 550 tys. oséb z ciezkimi urazami.

\V

URZAD DOZORU
TECHNICZNEGO


https://www.lincolnshirelive.co.uk/
https://www.lincolnshirelive.co.uk/

Wspomniane katastrofy przyczynity sie do rozwoju dziedziny okreslanej obecnie jako bezpieczefstwo procesowe. Wydarzenia te spowodowaty wprowadzenie przepiséw
regulujacych zarzadzanie bezpieczefistwem procesowym w zaktadach, gdzie istnieje ryzyko powaznych awarii zwigzanych z magazynowaniem i przetwarzaniem substan-
cji niebezpiecznych.

W Europie wprowadzono dyrektywe SEVESO, a w USA rozporzadzenie PSM (The Process Safety Management).
Obecnie obowiazuje juz trzecie wydanie dyrektywy SEVESO, ktéra w Polsce zostata wprowadzona ustawa o ochronie srodowiska.
Oprécz regulaciji wynikajacych z ustawy, w przemysle procesowym szeroko stosowane s zagadnienia zwigzane z PSM.

Podstawowym celem PSM jest zapobieganie lub minimalizowanie skutkéw uwolnien wysoce niebezpiecznych chemikaliéw, ktére mogtyby narazi¢ ludzi na powazne
obrazenia ciata lub utrate zycia. Aby osiggnaé ten cel, standard wymaga SKUTECZNEGO WDROZENIA PROGRAMU PSM, ktory stanowi systematyczne podejscie do proak-
tywnego przegladu proceséw chemicznych w celu identyfikacji i oceny potencjalnych zagroZen oraz zapobiegania i tagodzenia skutkéw uwolnier substancji chemicznych.
Program PSM obejmuje 14 elementéw (rys. 2).

ZARZADZANIE BEZPIECZENSTWEM PROCESOWYM
Integralno$é mechaniczna Zarzadzanie zmianami

Zezwolenie do pracy na ruchu Tajemnice handlowe
Procedury awaryjne

Audyty zgodnosci @Q

Analiza zdarzen i postepowanie powypadkowe Dostepnosé informacji i danych z zakresu bezpieczerstwa procesowego

ﬁ Podwykonawcy

Analizy zagrozen procesowych
- — Zaangazowanie pracownikow

Szkolenia m

Procedury operacyjno-ruchowe B —= Przeglady bezpieczenstwa przed uruchomieniem instalacji
[

Rys. 2. Elementy programu PSM (Zrddfo: www.creativesafetysupply.com/glossary/psm )

ZARZADZANIE BEZPIECZENSTWEM PROCESOWYM

1. Zaangazowanie pracownikéw (Employee Involvement)

2. Dostepnos¢ informacii i danych z zakresu bezpieczeristwa procesowego (Process Safety Information)

3. Analizy zagrozen procesowych (Process Hazard Analysis)

4. Procedury operacyjno-ruchowe (Operating Procedures)

5. Szkolenia (Training)

6. Podwykonawcy (Contractors)

7. Przeglady bezpieczenstwa przed uruchomieniem instalacji (Pre-Startup Safety Review)

8. Integralno$¢ mechaniczna (Mechanical Integrity)

9. Zezwolenie do pracy na ruchu (Hot Work Permit)

10. Zarzadzanie zmianami (Management of Change)

11. Analiza zdarzen i postepowanie powypadkowe (Incident Investigation)

12. Procedury awaryjne (Emergency Preparedness and Response)

13. Audyty zgodnosci (Compliance Audits)

14. Tajemnice handlowe (Trade Secrets)

Zgodno$¢ ze standardem PSM stanowi wyzwanie nawet dla najbardziej doswiadczonych operatoréw ze wzgledu na szeroki zakres i wysoce techniczny charakter.

Jednym filaréw skutecznego systemu zarzgdzania bezpieczeristwem procesowym jest odpowiedni program identyfikacji zagrozen i analizy ryzyka. Zaktada on,
ze osiagniecie bezpieczerstwa na odpowiednim akceptowalnym poziomie wymaga zastosowania wielu réznych analiz zaleznych od:

1. rodzaju koniecznych do uzyskania wynikdw,

2. rodzaju dostepnych informacji (dostepno$¢ oraz jako$¢ dokumentacji),

3. zasobdw przeznaczonych na ten cel.
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ROLA ANALIZY ZAGROZEN | RYZYKA

W instalacjach procesowych (chemicznych, petrochemicznych itp.) zasadniczy
wplyw na ogélny poziom bezpieczeristwa ma poprawnos$¢é wykonania analiz za-
grozei oraz ryzyka. Przede wszystkim decyduje to o p6Zniejszej bezpiecznej eks-
ploatacji urzadzen technicznych. Optymalizuje réwniez koszty inwestycyjne zwigzane
z koniecznoscig dokonywania zmian w koficowej fazie projektu, co jest z reguty trud-
ne i bardzo kosztowne.

W dalszej czesci artykutu postaramy sie wskazac, jak wybrane btedy wptywajg na
jako$¢ analiz, a tym samym moga powodowac poczucie fatszywego bezpieczenstwa.
Nalezy pamietaé, ze akceptacja niedoszacowanego ryzyka w sposéb bezposredni
obniza bezpieczenstwo eksploatacyjne. Bardzo czesto spotykamy sie z sytuacjami,
w ktérych rezygnuje sie ze stosowania zabezpieczen rozumianych jako szeroko ak-
ceptowalna dobra praktyka inzynierska, uzasadniajac to osiggnieciem kryteriéw ak-
ceptacji ryzyka.

Jak bardzo wptywa na catkowite bezpieczeristwo obiektu prawidtowo dobrana i wy-
konana analiza zagrozen i ryzyka, mozemy przekona¢ sie na podstawie analizy wyko-
nanej na potrzeby rynku ubezpieczeniowego [8].

3% 3%

A

Zarzadzanie zmianami
® Program inspekcji
® Nadzdr na wykonywanymi pracami

@ Analizy zagrozen procesowych

® Praktyki i procedury operacyjne

© Dyspozycyjnosé krytycznych
systeméw bezpieczenstwa

Rys. 3. Wtdrne bledy w zarzadzaniu bezpieczeristwem procesowym dla wypadkow (uwol-
niert mediéw) wynikajacych z niemechanicznej utraty integralnosci [8]

Na potrzeby tego badania [8] przeanalizowano 100 najpowazniejszych wypadkdw
w przemysle zwigzanym z wydobyciem i przetwdrstwem ropy, gazu i produktéw pe-
trochemicznych w okresie 20 lat = od 1996 do 2015 r. Uwzgledniono jedynie straty
spowodowane przez ogien i eksplozje (wykluczono zdarzenia zwigzane z katastro-
fami naturalnymi).

Analiza incydentéw wykazata, ze wiecej niz jedno na pie¢ zdarzen zwigzanych
z uwolnieniem wynikato z nieuwzglednienia przez organizacje w petni potencjal-
nych zagrozen lub przyczyn awarii komponentu. Zdecydowana wiekszos¢ wypad-
kow nastapita w wyniku nieodpowiedniego zaplanowania i wdrozenia przez organi-
zacje procedur kontroli ryzyka.

Co wiecej, nalezy podkresli¢, ze wsrod 57 najwiekszych awarii zwigzanych z uwol-
nieniami, ktére zostaty spowodowane przez niemechaniczne utraty integralnosci,
w az 33 przypadkach stwierdzono btedy w przeprowadzonych analizach zagrozen
i ryzyka.

Jest to zaskakujace, bioragc pod uwage, ze badania HAZOP i inne powigzane meto-

dy, jak LOPA, to ugruntowane i dobrze opisane metodologie, ktére zostaty zaadapto-
wane i sg powszechnie wykonywane na catym Swiecie.

"0 INSPEKTOR CHEMIA PETROCHEMIA RAFINERIA |

BLEDY W PRZEPROWADZONYCH ANALIZACH
ZAGROZEN | RYZYKA

Przedstawiamy wybrane btedy wplywajace na korcowa jakosé

analizy zagrozen i ryzyka:

1. Btedny dobér metody

2. Btedne wykonanie analizy - tamanie podstawowych zasad

3. Btedne okreslenie skutkéw

4. Btedny dobér warstw zabezpieczen

1. Btedny dobor metody

Kazda technika PHA (Process Hazard Analysis), tj. Analiza Zagrozer, ma swo-
je unikalne mocne i stabe strony. Zrozumienie tych atrybutéw jest warunkiem
wstepnym wyboru odpowiedniej techniki oceny zagrozenia. Ponizej wymieniono
sze$¢ kategorii czynnikdw, ktdre analitycy powinni wzig¢ pod uwage przy wybo-
rze techniki oceny zagrozenia dla konkretnego zastosowania. Znaczenie kazdej
7 tych kategorii w procesie selekcji moze sie réznié¢ w zaleznosci od firmy i branzy,
jednak powinny sie sprawdzi¢ w niemal kazdej sytuacji.

Czynniki wykorzystywane do wyboru techniki PHA:

® powody przeprowadzenia analizy

® wymagany rodzaj wynikéw

® dostepnos$¢ informacji technicznych

® charakterystyka analizowanego problemu

® rodzaj postrzeganego ryzyka zwigzanego z danym procesem
® dostepnos¢ zasobdw oraz preferencje kierownictwa

PRZYKLADY STOSOWANIA WW. KRYTERIOW

Pierwsze kryterium wyboru metody powinno odnosi¢ sie weryfikacji etapu cyklu
Zycia procesu.

Etap ten wyznacza praktyczny limit szczegétowych informacji dostepnych dla
zespotu wykonujacego analize. Na przykfad, jesli w koncepcyjnej fazie projektu
procesu ma zostac przeprowadzona ocena zagrozen, jest bardzo mato prawdo-
podobne, Ze organizacja opracowata juz szczegétowe schematy technologiczne
(P&ID) dla proponowanego procesu. Tak wiec jesli analityk musi wybiera¢ pomie-
dzy HAZQOP a analizg typu What-If, czynnik fazy zycia dyktowatby zastosowanie
metody analizy typu What-If, poniewaz nie ma wystarczajacych informacji, aby
przeprowadzi¢ w sposéb prawidtowy analize HAZOP. Ostatecznie, jesli anality-
cy uwazajg, ze z powodu braku odpowiednich informacji oraz dokumentéw cele
badania nie moga zostac osiagniete przy uzyciu odpowiedniej techniki oceny za-
grozen, powinni albo zaproponowac zmiane metody analizy, albo odroczy¢ wyko-
nanie analizy do czasu uzyskania wystarczajacych informacji.

Istotne informacje dotyczace bezpieczeristwa procesu:
@ Opis procesu

C. Schematy technologiczne P&ID )

C. Schematy przeptywowe PFD)

C. Plany obiektu, rzuty rozmieszczenia poszczegolnych jednostek )

C. Informacje dotyczace sterowania, alarméw oraz blokad procesowych )

@ Informacje dotyczace uktadéw zrzutowych
(zawory bezpieczenstwa, pochodnia itp.)

@ Procedury ruchowe

C. Wezesniejsze analizy PHA )

C. Informacje o zmianach w instalacji od poprzednich analiz PHA )

C. Raporty powypadkowe)

Rys. 4. Zakres dokumentacji na potrzeby analizy HAZOP - podstawowe informa-

cje na potrzeby analiz zagrozer i ryzyka [7]
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Niestety czesta praktyka jest wykonywanie analiz HAZOP
na kazdym etapie cyklu zycia, nawet w fazie projektu kon-
cepcyjnego. Tymczasem bez wymaganego kompletu doku-
mentacji PSI (Process Safety Information) czy tez finalnych
wersji P&ID wyniki takich analiz zazwyczaj zawierajg wiele
btedéw. Koriczy sie to najczesciej koniecznoscig ponowne-
go wykonania HAZOP po uzyskaniu niezbednej dokumenta-
oji.

Drugi warunek dotyczy jakosci i aktualnosci istniejacej do-
kumentacji.

W celu oceny zagrozen zwigzanych z istniejgcym procesem
analitycy zagrozen moga stwierdzié, ze P&ID nie sg aktual-
ne lub majg nieodpowiednig forme. Uzywanie jakiejkolwiek
techniki oceny zagrozen opartej na nieaktualnych informa-
cjach o procesie jest nie tylko daremne, ale takze powoduje
strate czasu i zasobdw (jest takze niebezpieczne, poniewaz
wyniki moga zosta¢ fatszywie uznane za prawidfowe). Tak
wiec, jesli wszystkie inne czynniki wskazuja na zastosowa-
nie techniki (np. techniki analizy HAZOP) do proponowanej
oceny zagrozenia, ktéra wymaga takich informacji, analitycy
powinni poprosic kierownictwo o przekazanie m.in. niezbed-
nych aktualnych schematéw P&ID i procedur operacyjnych.

Trzeci warunek to rodzaj (tryb) pracy instalacji.

To kryterium wyboru metody uwzglednia rodzaje pracy: pra-
ca ciggta (continuous process), praca okresowa zwigzana
z szarzg reaktoréw (batch process), rozruch, zatrzymanie
lub zatrzymanie awaryjne itp.

Do pierwszego trybu pracy odpowiednia metodg wydaje
sie tradycyjny HAZOP a w przypadku pracy okresowej tzw.
Batch-HAZOP. Podczas prac zwigzanych z korzystaniem
z odpowiednich procedur, np. podczas rozruchu, tradycyjny
HAZOP nie sprawdzi sie, nalezaty w tym przypadku zastoso-
wac HAZOP proceduralny.

Czwarty warunek to rodzaj potrzebnych do uzyskania wy-
nikow.

Zdefiniowanie konkretnego rodzaju informacji potrzebnych
do osiggniecia celu oceny zagrozenia jest wazng czescia
wyboru najodpowiedniejszej techniki oceny zagrozenia.
Wybrana technika powinna wiec by¢ najskutecznigjszym
sposobem dostarczenia informacji wymaganych do spet-
nienia przestanek badania. Na przykfad jezeli chcemy okre-
$li¢, w jakiej lokalizacji powinny by¢ umiejscowione budynki
administracyjne, wykonujac analize HAZOP. nie otrzymamy
spodziewanych wynikdw. W takiej sytuacji nalezatoby zasto-
sowac np. QRA.

PIEC KATEGORII INFORMACJI, KTORE MOZ-

NA UZYSKAG NA PODSTAWIE OCENY ZAGRO-
ZEN

® |ista zagrozen

® |ista sytuacji awaryjnych

®lista alternatyw pozwalajgcych zmniejszy¢
ryzyko lub obszary wymagajgce dalszych
badar

® priorytetyzacja wynikow

® dane wejsciowe do iloSciowej analizy ryzyka

\V

URZAD DOZORU
TECHNICZNEGO

o @
& @\L\ ¥ \\Q;Q\}-
*Q\Q\QJ\S\C}&\*Q' (\Q@ S \'\K\QQQ <&
S A N (@D A
P Fee® TIPS §

el 1 1 1000000

projekt koncepeyiny O @ @ @ @@ O O OO OO
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Rys. 5. Typowe zastosowania metod oceny zagrozen — metody analizy zagrozeri w cyklu Zycia instalacji
procesowej [1]

2. Btedne wykonanie analizy - naruszenie badz niespetnienie podstawowych zasad przyjetej metody
analizy

Niektére metodologie PHA sg bardziej rygorystyczne niz inne. Do bardziej rygorystycznych zalicza sie

metodologie badania LOPA, HAZOP i FMEA. Mniej rygorystyczne metodologie PHA obejmuja metodolo-

gie What-If, Check List i What-If/Check List. Stosujac rygorystyczne metodologie PHA, rzadko ignoruje

sie potencjalne zdarzenia inicjujace i zaktdcenia, ktére moga prowadzi¢ do powaznych skutkéw. Nato-

miast idac na skréty i pomijajac bardziej rygorystyczne elementy metody, dewaluuje sie ich warto$¢.

Przyktadem jest przeprowadzanie analizy LOPA bez spefniania zasadniczych wymagan

Core Attributes stawianych zabezpieczeniom traktowanym jako IPL (Independent Pro-
tection Layer).

Niezaleznosé

Ta najwazniejsza zasada jest czesto tamana. Na przyktad, aby w LOPA mozna byto wykorzystywaé
w danym scenariuszu dwie petle podstawowego systemu kontroli procesu (BPCS), jedna jako zda-
Oznacza to, ze aby drugg petle BPCS mozna byto uznaé za IPL, musi by¢ niezalezna od pierw-
szej. Z wyjatkiem ptyty gtdwnej wszystkie nastepne elementy musza by¢ niezalezne, tj. niezalezne
przetworniki, niezalezne karty wejsciowe, niezalezne karty procesora, niezalezne karty wyjsciowe
i niezalezne elementy wykonawcze. Bez przeprowadzenia dowodu niezaleznosci zabezpieczenie
nie moze byc¢ IPL.

Audytowalnosé

Jest to pieta achillesowa metody LOPA i najczesciej pojawiajacy sie btad w analizach. Proces
audytu musi potwierdzi¢, ze IPL skutecznie zapobiega konsekwencjom, jesli dziata zgodnie
z przeznaczeniem oraz spetnia wszystkie wymagania Core Attributes. Audyt powinien takze po-
twierdzi¢, ze istniejg systemy projektowania IPL, instalacji, testéw funkcjonalnych i konserwacji
umozliwiajace osiagniecie okreslonego PFD dla IPL. Testy funkcjonalne musza potwierdzi¢, ze
wszystkie komponenty IPL (czujniki, modut logiczny, elementy wykonawcze itp.) dziatajg i spetnia-
ja wymagania, aby mogty by¢ IPL.

Podczas analizy zespdt musi potwierdzié, ze zabezpieczenie jest IPL — tylko pod takim warunkiem

mozna obnizy¢ ryzyko. Jezeli podczas analizy np. zawdr bezpieczenstwa jest rozpatrywany jako

IPL, dokumentacja musi zawierac:

® podstawe konstrukeyjng (wymiarowa),

® scenariusze projektowe (wszystkie scenariusze wymagajgce otwarcia zaworu),

® specyfikacje zaworuy,

® wymagany przeptyw w warunkach scenariusza awaryjnego,

® szczegoty instalacji (np. rozmieszczenie rur),

® procedury testowe i konserwacyjne, w tym potwierdzenie cisnienia nastawy zaworu oraz prawi-
dfowosci dziatania.
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3. Bledne okreslenie skutkéw - niedoszacowanie albo przeszacowanie potencjalnych skutkow

Oszacowanie skutkow dla kazdego scenariusza awaryjnego przeprowadza sie na wiele réznych sposobow, poczawszy od jakosciowej oceny zespotowej, po w petni
ilosciowa analize konsekwencji przy uzyciu numerycznych metod. Czesto przyjmuije sie podejscie posrednie, przy czym zesp6t oceniajacy ryzyko dokonuje okreslenia
skutkow, jesli to mozliwe, wykorzystujac zbiorowa wiedze i doswiadczenie cztonkdw zespotu, ewentualnie uzupetniong wynikami z wczesniejszych analiz, np. analiz
HAZID. Jezeli zespot nie jest w stanie dokona¢ oszacowania, moze zaleci¢ przeprowadzenie szczegétowej analizy konsekwencji dla zidentyfikowanego scenariusza.
Zdarza sie jednak, ze zespot bez ugruntowanej wiedzy w tym zakresie sam dokonuje powyZzszej oceny.

Mozna wyréznié dwa rodzaje btednego oszacowania - zbyt pesymistyczne podejscie oraz niedoszacowanie skutkéw.

Zbyt pesymistyczne podejscie

W przypadku scenariuszy awaryjnych zwigzanych z przekroczeniem cisnienia obliczeniowego zespoty stwierdzaja, ze konsekwencjg tego bedzie katastrofalne
rozerwanie, jesli ci$nienie przekroczy warto$¢ obliczeniowg zbiornika bez wzgledu na jego wielko$é. Natomiast prawidfowe zadziatanie zaworu bezpieczefistwa
dopuszcza wzrost ci$nienia w zbiorniku do 110% PS (ci$nienia obliczeniowego). Dla zaworéw bezpieczeristwa na scenariusz pozaru bardzo czesto przyjmuje
sie warto$¢ 121% PS jako dopuszczalny chwilowy wzrost ci$nienia w zbiorniku. Przy takich przekroczeniach definiowanie skutkéw jako katastrofalne rozerwanie
zbiornika jest zbyt pesymistyczne.

TABELA 1. ORIENTACYJNE WARTOSCI NADCISNIENIA ORAZ ICH POTENCJALNE KONSEKWENCJE DLA ZBIORNIKA | UWAGA

CISNIENIOWEGO
Przyrost ciénienia . . ) o Jezeli zbiornik nie byt odpowiednio
(% powyze] MAWP) Znaczenie Potencjalne skutki nadcisnienia kontrolowany, konserwowany, a jego
stan techniczny jest nieznany, wow-
Dopuszczalny przyrost cisnienia Nie przewiduje sig zadnych powaznych skut- | czas nie powinni§my stosowaé wy-
10% w zbiorniku w przypadku pojedynczego kow przy tej wartosci nadci$nienia mienionych zalozen (tabela).
zaworu bezpieczenstwa
Dopuszczalny — przyrost  ci$nienia Nie przewiduje sie zadnych powaznych skut-
16% w zbiorniku w sytuacji zastosowania kéw przy tej wartosci nadci$nienia
kliku zaworéw bezpieczefstwa
Dopuszczalny przyrost cisnienia Nie przewiduje sie zadnych powaznych
21% w zbiorniku dla scenariusza ,pozaru” skutkéw przy tej wartosci nadcisnienia
Typowa warto$¢ nadcisnienia sto- Wzrost prawdopodobierstwa nieszczelnosci
>21% do 30% sowana przy hydrostatycznej prébie na potgczeniach kotnierzowo-srubowych
cisnieniowej
Minimalna granica plastycznosci, Katastrofalna awaria staje sie coraz bardziej
a tym samym ostateczna wytrzyma- prawdopodobna. Poniewaz ten poziom
to$¢ zbiornika réznig sie w zaleznosci nadci$nienia wykracza poza dopuszczalne
>30% od rodzaju i gatunku materiatu normy, konieczna bedzie analiza uzupetnia-
jaca przeprowadzona przez organizacje, aby
oceni¢ powage konsekwencji nadcisnienia.

Tabela nie moze stanowic podstawy do rezygnacji z odpowiednich zabezpieczer na wypadek przekroczenia cisnienia obliczeniowego.

Przyktad dotyczy zbiornikéw wykonanych ze stali weglowej zgodnie z przepisami ASME (BPVC), Section VIII, Division 1 (2013); w przypadku innych przepiséw
projektowych oraz innych materiatéw konsekwencje w stosunku do % akumulacji ci$nienia moga by¢ powazniejsze) [3].

Niedoszacowanie skutkéw
Zdarzaja sie przypadki, w ktérych skutki, a tym samym ryzyko zostato niedoszacowane ze wzgledu na przewidywanie, ze konsekwencje beda mniej powazne,
niz bytyby. Przyktadem ilustrujgcym taka sytuacje jest incydent w Buncefield w Wielkiej Brytanii w 2005 .

EKSPLOZJA ZBIORNIKOW W SKLADZIE PALIW BUNCEFIELD POD LONDYNEM

Przepetnienie jednego ze zbiornikéw benzyny spowodowato serie eksplozji, ktére wywotaly ogromny pozar obejmujacy 20 duzych zbiornikow magazy-
nowych (najwiekszy pozar w Wielkiej Brytanii od czasu Il wojny Swiatowej). Pozar trwat 5 dni. Nikt nie zginat, ale 43 osoby odniosly lekkie obrazenia. Do
zdarzenia doszlo wczesnie rano w niedziele, ale gdyby doszto do niego w normalny dzien pracy, liczba ofiar $miertelnych mogtaby by¢ znaczna. Straty
finansowe wyniosty okoto 1 mld funtéw (1,5 mld dolaréw).

Wiekszos$¢ zespotéw przeprowadzajacych analize LOPA dla scenariusza przepetnienia zbiornika magazynowego benzyny zatozytaby, ze bedzie ona sptywac po
Sciankach zbiornika i gromadzi¢ sie w postaci cieczy w tacy zbiornika, co rzeczywiscie miato miejsce.

JAKIE SKUTKI KONCOWE MOZNA BYLOBY ZALOZYC,
BIORAC POD UWAGE, ZE OBSZAR W OBREBIE TACY ZBIORNIKA JEST OBSZAREM OTWARTYM?

Bythy to najprawdopodobniej pozar powierzchniowy, skutki powazne, ale nie katastrofalne. Niewielu analitykdw przewidziatoby tak masowe eksplozje, poniewaz
panowato powszechne przekonanie, ze benzyna nie wybucha tatwo. Konsekwencje, a tym samym ryzyko, zostatyby zatem niedoszacowane, a IPL, ktére obecnie

uwazamy za konieczne, uznano by za przesade.

URZAD DOZORU
TECHNICZNEGO
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4. Btedny dobor warstw zabezpieczen - jednym z ostatnich bteddw, ale nie naj-
mniej waznych, czesto popetnianych podczas analiz, jest btedny dobér warstw
zabezpieczen.

Najczesciej popetnianie btedy na tym etapie dotycza prawidtowej oceny istnieja-
cych zabezpieczen, np. zawordw bezpieczenstwa czy tez interwencji operatora
w odpowiedzi na alarm bez sprawdzenia, czy te zabezpieczenia sg adekwatne
i skuteczne.

© Zawory bezpieczenstwa powinny zosta¢ wymienione jako zabezpieczenia dopie-
ro po potwierdzeniu, ze rozmiar zaworu i ustawione cisnienie sg odpowiednie do
analizowanego scenariusza. Mozna tego dokonac poprzez przeglad danych na
schematach P&ID oraz dokumentacji zaworéw bezpieczeristwa.

® Duzo wiekszy problem wigze sie z odpowiedzia operatora na alarm. Wydaje sie,
7e zbyt czesto uznawane jako IPL (skuteczna warstwa zabezpieczajaca) sg alar-
my bez przeprowadzenia dowodu, czy:
- istniejg pisemne procedury,
- operator jest zawsze dostepny,
- operator jest w stanie zidentyfikowac problem,
- operator ma wystarczajgco duzo czasu,
- operator jest przeszkolony i jest w stanie wykona¢ wiasciwe czynnosci,
- przeprowadzane sg regularne éwiczenia,
- wartosci alarmowe sg wtasciwie ustawione,
- alarmy sg testowane, a przetworniki sprawdzane.

Podejmowanie decyzji o odpowiedniosci warstwy zabezpieczen zwigzanej z pra-
widtowa interwencjg operatora w odpowiedzi na alarm bez sprawdzenia powyz-
szych warunkéw jest najczesciej popetnianym btedem w analizach zagrozen
i ryzyka.

Bez przeprowadzenia szczegétowej oceny, czy proponowane zabezpieczenia sg
odpowiednie i skuteczne, w konsekwencji nastepuje kolejny etap podczas ktérego
fatszywie zaniza sie poziom ryzyka.

PODSUMOWANIE

Jak wynika z przyktadéw przytoczonych powyzej, na osoby i zespoty wykonujace
analizy zagrozen i ryzyka czyha wiele putapek. Czasami ze wzgledu na mate do-
Swiadczenie prowadzacego, a czasami z powodu niewystarczajacych kompeten-
cji lub ich braku wyniki analiz pozostawiajg wiele do zyczenia.

Tym opracowaniem chcielibysmy zwrdci¢ uwage, ze odpowiedni dobér metody
analizy oraz jej prawidfowe wykonanie moze zapobiec powaznym katastrofom
w przemysle. Btedne wykonanie analizy, dopuszczajace zbyt wiele btedéw w pro-
jekcie, badZ zastosowanie ,fatszywych” warstw zabezpieczerh moga skutkowaé
powaznymi awariami, w wyniku ktérych moze nastapi¢ uwolnienie toksycznych
tatwopalnych substancji do otoczenia, a nastepnie pozar, wybuch lub skazenie

URZAD DOZORU
TECHNICZNEGO

Srodowiska.

W SWIETLE POWYZSZEGO ANALIZY TE NABIERAJA ZUPELNIE IN-
NEGO ZNACZENIA.

Poprawnos$¢ wyboru i wykonania analiz pozwala juz na etapie projektu wpro-
wadzi¢ jedno z wazniejszych narzedzi bezpieczenstwa procesowego, a mia-
nowicie filozofie bezpieczenstwa inherentnego. Zgodnie z nig najlepszym
sposobem radzenia sobie z zagrozeniem jest jego usuniecie. Dlatego to od
poprawnosci wykonania analiz zaleze¢ bedzie w przysztosci bezpieczefstwo
eksploatacji, a btedy na tym etapie mogg powodowaé dodatkowe koszty fi-
nansowe zwigzane z koniecznoscig wprowadzenia dodatkowych zabezpie-
czen oraz opdZnieniami w realizacji inwestycji.

UDT-CERT, jako techniczna jednostka ekspercka wspierajgca przemyst, posiada
ogromne 17-letnie doswiadczenie w zakresie prowadzenia tego typu analiz. UDT-
-CERT wykonuje analizy zagrozen i oceny ryzyka m.in. metodami: PHA - Wstepna
Analiza Zagrozen, HAZOP - Analiza Zagrozen i Zdolnosci Operacyjnych, LOPA
- Analiza Warstw Zabezpieczen, FTA -
Analiza Drzewa Btedéw, ETA - Analiza
Drzewa Zdarzen itp.

Razem z projektantami, biurami projekto-
wymi oraz przede wszystkim eksploatu-
jacymiinstalacje przemystowe wykonali-
$my okoto 600 analiz. Wspieralismy jako
eksperci najwieksze polskie inwestycje.
Ten duzy sukces osiggnelismy dzieki
profesjonalnej wiedzy oraz ogromnemu
zaangazowaniu, nasi eksperci uczestni-
czg w szkoleniach, seminariach czy tez
konferencjach krajowych i zagranicz-
nych. Analizy typu HAZOP prowadzilismy
zaréwno w kraju, jak i za granica. W 2020
r., w trosce o bezpieczerstwo publiczne
oraz wychodzac naprzeciw oczekiwaniom wiascicieli instalacji przemystowych, pro-
jektantdw i biur projektowych uczestniczacych w projektowaniu, wytwarzaniu oraz
modernizacjach instalacji przemystowych, Urzad Dozoru Technicznego opracowat
wytyczne ,Prowadzenie analiz i ocena ryzyka’ [10] w celu uporzadkowania i wskaza-
nia wymagan im stawianych. Wytyczne te mozna pobra¢ ze strony www.udt.gov.pl.

PROWADZENIE ANALIZ
| OCENA RYZYKA
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