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FORORD

Denna rapport utgdr examensarbete vid civilingenjorsutbildningen i
riskhantering vid avdelningen for Brandteknik och Riskhantering, Lunds
Tekniska Hogskola. Examensarbetet motsvarar en termins heltidsstudier, det
vill sdga 30 hogskolepodng per person. Studien har genomforts 1 samarbete
med Preem AB. Den hade inte kunnat genomforas utan engagemang och
stod fran omgivningen. Vi vill 1 detta sammanhang tacka Bo Karlsson,
Mats Lindgren och Magdalena Hellgren som varit vara handledare pa
Preem AB samt var handledare vid Lunds Tekniska Hogskola,

Anders Jacobsson. Tack dven till 6vrig personal inom Preem som hjélpt till
med underlag till studien. Avslutningsvis vill vi dven tacka det holldndska
forskningsforetaget TNO for lanet av berdkningsverktyget Riskcurves och
Anders Bjorklund for konstruktiva kommentarer pé vart arbete.

Lars Olsson & Johan Sedig
Lund 2008






SAMMANFATTNING

En riskanalysmetod har tagits fram for analys av explosionsrisker for
personal 1 temporéra byggnader i samband med revision. Analysmetoden
har tillimpats pa raffinaderiet i Lysekil, Preemraff. Aven om de temporira
byggnaderna endast dr pa plats omkring tio veckor i samband med revision
sa baseras analystiden pé ett r. Resultatet utgors av riskkonturer som
redovisar frekvensen for att ett specificerat overtryck overskrids pa grund av
en explosion. En rekommendation ges avseende gransvérde for tolerabel
risk. Slutsatsen av analysen ar att temporéra byggnader som placeras i eller
nira processomradet borde vara konstruerade for att klara belastningar fran
explosioner. Antalet ménniskor i processomradets nirhet bor minimeras i
samband med nedsldckning och start. Konventionella temporéra byggnader
med lagre hallfasthet bor avstandsepareras fran processomradet. Det rader
stor osdkerhet vilket tryck en tempordr byggnad klarar, skillnaden mellan
olika kallor 4r anmérkningsvird. Preem borde klarstélla vilka temporéra
byggnader som anvénds vid revision och deras hallfasthet. Analysens
forutsittningar, avgriansningar och resultat utgor underlag for
riskhanteringen i samband med revision. Det giller dimensionering och
placering av temporéra byggnader savil som detektering, larm och
evakueringsrutiner.






SUMMARY

A risk analysis method has been developed for the analysis of explosion
risks to personell in temporary buildings in connection with outage. The
method has been applied on the refinery in Lysekil, Preemraff. Although the
temporary buildings are at the site for about ten weeks, in connection with
outage, the analysis is based on the timeframe one year. The result is risk
contours which show the frequency of a specified overpressure exceeded
due to an explosion. A recommendation is given regarding limit of tolerable
risk. The conclusion of the analysis is that temporary buildings which are
placed in or close to the process area should be designed to cope with loads
from explosions. The number of people in the vicinity of the process area
should be minimized during start and stop. Regular temporary buildings
with lower strength should be separated by distance from the process area.
There is a large uncertainty concerning what pressure a temporary building
cope, the difference between different sources is remarkable. Preem should
clarify which temporary buildings are in use and their strength. Analysis
conditions, boundaries and the results form a basis for the risk management
in connection with outage. It concerns the design and placing of temporary
buildings as well as detection, alarm and evacuation routines.
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Riskanalysmetod tillimpad pa raffinaderiet i Lysekil
- Med fokus pa explosioner och bemannade temporira byggnader vid revision

1 INLEDNING

I Sverige finns tre raffinaderier som framstéller drivmedel och
eldningsoljor. Preem och Shell dger varsitt raffinaderi i Géteborg och
dérutdver har Preem en anldggning i Lysekil (Energimyndigheten, 2000).
Ett raffinaderi 4r en komplex anldggning dér rolja processas for att fa fram
bensin och andra petroleumprodukter. I ett raffinaderi finns dirmed gott om
brand- och explosionsfarliga material samt toxikologiska material. For att fa
en tillfredsstdllande sékerhet och tillforlitig drift sker underhall av
anldggningen regelbundet. En del av underhéllet kan genomforas under drift
men flertalet dtgdrder kraver att anldggningen slidcks ned. Av den
anledningen genomfors regelbundet revisionstopp som innebar att hela eller
delar av anldggningen stings av for underhéll. Vid dessa underhallsperioder
finns mycket personal nérvarande, tusentals personer vid en stor revision. I
samband med revisionen placeras temporira byggnader pa
anldggningsomradet vilka bland annat utgor kontor och méteslokaler. Dessa
byggnader anvinds dven en tid fore respektive efter revisionsperioden for
forberedelser respektive avslutande atgérder. Vidare finns personal till
hands om oplanerade ingrepp krévs i samband med uppstart. Av praktiska
skal dr det onskvart att placera de temporira byggnaderna si nira processen
som mojligt. En praktisk placering kan dock vara negativt ur
sakerhetssynpunkt.

Ar 2005 intriffade en explosion vid ett raffinaderi i Texas i samband med
revision och start av en processenhet. Femton personer omkom och 180
personer skadades (CSB, 2007). De omkomna befann sig i eller vid
tempordra byggnader som var placerad i ndrheten av den enhet som
startades. Olyckan var en brutal pdminnelse om de konsekvenser som kan
uppkomma nér en odonskad hindelse sker ndr manga manniskor ar i
ndrheten. De praktiska fordelarna med nérhet till anldggningen kan strida
mot sunda sékerhetsprinciper. Olyckan och den efterféljande
haveriutredningen visade att alla raffinaderier inte tillrackligt
uppmérksammat risker vid start och stopp av processen i samband med
revision. Haveriutredningen utford av U.S. Chemical Safety and hazard
investigation Board (CSB) resulterade bland annat i en riktad
rekommendation till American Petroleum Institute (API) att ta fram
riktlinjer for placering av temporéra byggnader (CSB, 2007). Sddana
riktlinjer togs fram av branschorganet API vilka sedan gavs ut i form av en
sa kallad "Recommended Practise”, Management of Hazards Associated
with Location of Process Plant Portable Buildings (API1, 2007). Kontentan
av guiden, tillimpad pa raffinaderiet i Lysekil, innebér att mer detaljerade
analyser kravs for att, om mdjligt, kunna motivera den brukliga placeringen
av temporira byggnader.

Olyckan i Texas, den nya standarden, framtida revisioner och
investeringssprojekt har aktualiserat problematiken med placering av
temporira byggnader. Preem onskar undersoka risken for manniskor som
befinner sig i byggnader inom anldggningsomradet vid raffinaderiet i
Lysekil.
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Riskanalysmetod tillimpad pa raffinaderiet i Lysekil
- Med fokus pa explosioner och bemannade temporira byggnader vid revision

1.1  Syfte och mal
Syftet med studien &r att

e ge information som ska anvindas for att placera och dimensionera temporira
byggnader i samband med revisioner.

e utifran analysens syfte och mél ta fram en riskanalysmetod och tillimpa pa
raffinaderiet i Lysekil.

e analysera risken for explosioner som kan paverka personal i byggnader inom omradet.

e  Dbidra till 6kad sékerhet.

Malet med studien dr en rapport som redovisar en riskanalysmetod och dess
tillimpning pa raffinaderiet i Lysekil. Analysens mél ér riskkonturer som
visar frekvensen for att specificerat dvertryck overskrids pa grund av
explosioner.

1.2  Omfattning och avgrdnsningar

Analysen omfattar ett driftdr sdvil som start och stopp av anldggningen
under den begriansade tid som temporéra byggnader finns pa plats i samband
med en stor revision. Analyserad konsekvens dr dvertryck pd grund av
explosion. Risker pd grund av toxicitet och brand omfattas inte. Analysens
fokus &r temporéra byggnader. Nagon revision har inte kunnat upplevas och
studeras pa plats eftersom inget revisionsstopp skett under studiens
genomforande.

1.3  Riskanalysens anvdndningsomrade

Riskanalysen utgdr underlag for att virdera vilka omraden det ar [ampligt att
placera temporira byggnader och vilket vertryck de bor vara
dimensionerade for. Analysen ger dven information om frekvensen for att
permanenta byggnader utsitts for ett visst dvertryck.

2 PROBABILISTISKA RISKANALYSMETODER

Den forsta moderna probabilistiska riskanalysen anses vara den
amerikanska analysen av ett kdrnkraftverk, WASH 1400 (NRC, 1975). Det
ar en mycket omfattande analys vars dokumentation uppgar till sju parmar.
Metoden som anviands 1 WASH 1400 har influerats av NASA,

National Aeronautics and Space Administration, som borjade anvinda
probabilistiska riskkriterier i slutet av 1960-talet

(Bedford and Cooke, 2001). Den probabilistiska riskanalysmetod som
utvecklats inom kérnkraften har sedan anpassats och borjat anvindas inom
offshore (Vinnem, 2007) och processindustrin (AIChE/CCPS, 2000).
Respektive branch har sin bendmning for sin probabilistiska
riskanalysmetod. Inom kérnkraftsbranschen ar bendmningen PSA,
Probabilistic Safety Assessment, eller PRA, Probabilistic Risk Assesment,
och inom offshore liksom processindustrin ar uttrycket QRA,

Quantitative Risk Analysis, dominerande. Egentligen dr det olika uttryck for
for en metod som i grunden é&r likadan, se figur 1.
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Riskanalysmetod tillimpad pa raffinaderiet i Lysekil
- Med fokus pa explosioner och bemannade temporira byggnader vid revision

Inledande
handelse Sekvens Sluttillstand
Barriar 4'
Frekvens Sannolikhet Frekvens

Figur 1 Grundprincipen for en probabilistisk riskanalys

Principen &r att analysera frekvensen for ett definierat sluttillstand,
konsekvens, utifran inledande hindelsers frekvens och barridrers
otillgdnglighet. Olika scenarion modelleras med hidndelsetrdd som en
sekvens av hindelser. Barridrer dr hér ett uttryck i vid bemérkelse. Det kan
vara en barridr som innesluter farligt material, tekniska konsekvenslindrande
system eller omstindigheter som avstand och meteorologiska forhallanden.
En probabilistisk riskanalys kontrollerar styrkan pa dessa barridrer.
Sluttillstdndet som analyseras dr beroende av syfte och méal med analysen.
Inom processindustrin utgérs sluttillstdndet ofta av dodsfall medan
kirnkraftsindustrin analyserar frekvensen for hirdskada. Aven andra
sluttillstand féorekommer, exempelvis anvénds 6vertryck vid dimensionering
av nya byggnader (HSE, 2007a).

Inom processindustrin finns flera guider for QRA. De mest kénda &r den
amerikanska Guidelines for Chemical Process Quantitative Risk Analysis
(AIChE/CCPS, 2000) och den sé kallade ’Purple book™ som tagits fram av
de hollandska myndigheterna tillsammans med industrin (VROM, 2005a).
Den amerikanska guiden &r 6vergripande och har en helhetssyn pa
riskanalysprocessen och dess koppling till sdkerhet. ”Purple book” ger inte
samma utrymme for egna tolkningar utan analysen detaljstyrs. En
grundliaggande forutsittning for ”Purple book™ ir att den behandlar risker
for ’tredje man”, det vill sdga risker for allmdnheten. Bdda guiderna &r
omfattande och utgor ett stod vid genomforande av riskanalyser.

Specifika guider som behandlar byggnader och som bor ndmnas ar
Guidelines for Process Plant Buldings for External Explosions and Fires
(AIChE/CCPS, 1996) och Guidance for the Location and Design of Occupied
Buildings on Chemical Manufacturing Sites (CIA, 1998). Det finns dven
information att hdmta fran myndigheter. Location and design of occupied
buildings at major accident hazard establishments (HSE, 2007a) utgiven av
brittiska myndigheten Health and Safety Executive ér ett i sammanhanget
relevant exempel. Det har inte identifierats ndgon guide for probabilistisk
riskanalys som behandlar alla fragestdllningar som &r relevanta for placering
av temporira byggnader i samband med revision. Nagon riskanalys har inte
heller identifierats. Utifran identifierade kunskapskallor tas en metod fram
som uppfyller analysens anvindningsomrade vid raffinaderiet i Lysekil.
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Riskanalysmetod tillimpad pa raffinaderiet i Lysekil
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3  METOD OCH ANGREPPSSATT

Analysens syfte, mél, tillimpning, omfattning och avgransningar utgor
grunden for vald metod. Likasé styrs detaljeringsgraden av studiens syfte,
mal och dvergipande forutsittningar. Center for Chemical Process Safety
delar in riskanalyser i1 ’pre accident-" och “’post accident analysis”
(AIChE/CCPS 2000). Med det avses om analysens fokus ar
hiandelseforloppet fore utslapp av farligt material eller efter, se figur 2.

"Pre accident analysis” Incident "Post accident analysis”

Inledande

handelsesekvens Utslappssekvens

Figur 2  Indelning av ett scenario i inledande héndelsesekvens, LOC Loss Of
Containment, utsldppssekvens och SlutTillstand (ST).

I figuren har den sekvens av héndelser som leder till incidenten bendmnts
med inledande hindelsesekvens och den sekvens som f6ljer efter incidenten
utslappssekvens. “Loss Of Containment”, LOC, ar den engelska
bendmningen pa bruten inneslutningsbarridr. Uppdelningen &r ett sétt att
strukturera och forenkla analysen. Egentligen kan man betrakta alla
hindelseforlopp som en sekvens av handelser eller omstdndigheter.
Sluttillstdndet dr en beteckning pa den analyserade konsekvensen.

Studien &r en “post accident analysis”. Det innebdr att analysens fokus &r att
analysera och kontrollera styrkan pa de barridrer och omstindigheter som
lindrar konsekvenserna efter att inneslutningsbarridren brustit och utslépp
skett. Det ar ocksa ett underlag for att skapa de barridrer som 6nskas i form
av avstand till temporéra byggander och deras talighet mot explosioner. Det
Overgripande angreppséttet dr att analysera ett ars drift. Det faktum att de
temporira byggnaderna endast ér pé plats omkring tio veckor under ett
revisionsar kompenseras genom ldmpligt val av gransvérde for tolerabel
risk. Ur riskhanteringsperspektiv dr det ett lampligt angreppssitt eftersom
arsdata bedoms vara tillforlitligare och analysen blir enklare att forsta, tolka
och kommunicera.

Den 6vergripande arbetsgangen kan delas in i aktiviteter, enligt figur 3.
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Studlens_syfte, mal, tll!lam;_:nmg, Tolerabel risk
och avg
Definiera och J\ Identifiera J\ Analys av J\ J\ K, J\ : Restfl(at,“h
N ot y
beskriva systemet T /| riskkallor T A handelser —l/ V j /] slutsatser
Aktivitets- Definiera och Kartlaggning av Identifiering . Berakningar med Osikerheter
beskrivning skaffa kunskap explosionsfarligt Kvantifiering t?:iig:aijv:;e; EFFECTS och
om systemet material Kategorisering ¥ Riskcurves
Valdefinierat " Frekvenser for Specificerade
Mal system i tid och Representativa lackage och sekvenser och Riskkonturer
riskkallor . "
rum explosion sannolikheter

Figur3  Aktiviteter i analysen med aktivitetsbeskrivningar och mal.

Studiens syfte, mal, tillimpning, omfattning och avgridnsningar utgor
grundforutsittningar for studiens alla aktiviteter. Utifran de dvergripande
forutsittningarna definieras och beskrivs systemet som ska analyseras och
riskkéllor identifieras. I analysen av inledande héndelser kvantifieras
frekvenser for representativa ldckage och explosioner. I sekvensanalysen
kartlaggs de sekvenser som ska analyseras. Konsekvensanalysen genomfors
med hjilp av berdkningsprogrammet EFFECTS och Riskcurves. | EFFECTS
berdknas lickageflodet av farligt material fran de representativa riskkéillorna
och resultatet utgdr indata till spridnings- och explosionsberdkningarna i
Riskcurves. Resultatet fran Riskcurves ar riskkonturer som visar frekvensen
for att ett specificerat overtryck dverskrids. Med beaktande av osdkerheter
och tolerabel risk diskuteras, tolkas och virderas resultatet samt slutsatser
dras. Varje aktivitet krdaver sin metod och angreppssitt. Detaljerad
beskrivning av aktiviteterna gors i1 anslutning till redovisningen av
respektive aktivitet.

4 RAFFINADERIPROCESSEN

Petroleum &r samlingsnamn pa kolviten bildat av organiskt material som
legat ldng tid under hogt tryck och hog temperatur. Petroleum &r en
blandning av tusentals olika kemiska foreningar. Det foreningarna har
gemensamt 4r att de till storsta delen ar uppbyggda av atomerna vite och
kol. En viktig egenskap hos olika kolviten &r att varje forening har sin unika
kokpunkt. Kokpunkten for den specifika foreningen beror pa
sammansattning, struktur, bindningstyper och kolkedjans langd. Ett
raffinaderi bestar i sin enklaste form av en destillationsenhet, ett
destillationstorn. I tornet stiger den forgasade rdoljan upp, kondenseras av i
olika fraktioner beroende péd rddande temperatur. Ju ldngre upp 1 tornet
gaserna stiger desto léttare fraktioner.

En raffinaderianldggning bestér forutom raoljedestillationsenheten av
konverteringsprocesser vars antal beror pa raffinaderiets komplexitet. De
viktigaste konverteringsprocesserna dr sonderslagning (krackning),
uppbyggnad (polymerisation, alkylering) samt omvandling (isomerisering,
reformering) av olika kolviten. Processerna anvinds for att 6ka utbytet av
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lattare kolvéten eftersom det rader hogre efterfragan pa dessa. En typisk
processenhet beskrivs i figur 4.

Figur4  Flodesschema for en typisk processenhet.

Ett flode borjar med att en fraktion matas frén tank eller annan processenhet.
Flodet forvarms i1 varmevéxlare med utgaende flode fran reaktorn for att
sedan vdrmas i ugn innan det nér reaktorn. Reaktorn ar den del i
processflodet dér sjdlva konverteringen och avsvavling sker. Avsvavlingen
gors med hjélp av katalysatormassa och vitgas varvid svavelvite, H,S, och
mattade kolviten bildas. Efterfoljande konverteringsprocess kan ske i
samma reaktor eller i en eller flera separata reaktorer beroende pé vilken
process det dr. Vitskan separeras fran gasen och virmevixlas med utgaende
destillationsprodukter innan den foérvérms i en ugn. Den gas som separeras
bestar av littare fraktioner och svavelvite. Det varma vitskeflodet
fraktioneras i ett destillationstorn och matas vidare till tank eller annan
processenhet. (Leffler, 2000)

5 RAFFINADERIET | LYSEKIL

Raffinaderiet har sin geografiska placering vid Brofjorden 15 km norr om
Lysekil. Anldggningen dr beldgen i undulerad stenig terrding och omfattar en
area pa 1,6 km®. I figur 5 ses raffinaderiet fran ett fagelperspektiv.
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Figur5  Raffinaderiet i Lysekil

Processomradet, dir all vidareforadling sker, dr beldget 24 meter ver
havets yta och ticker ett omrade motsvarande 350 ganger 400 meter, se
figur 6.

Figur 6  Processomrddet vid raffinaderiet i Lysekil

Processomradet dr indelat i zoner dér anldggningens enheter stracker sig
over en eller flera zoner. Uppifran ser enheternas placering ut som rader och
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dessa gar under bendmningen fingrar. Ett finger innehéller oftast delar av
flera enheter. Processomradet med fingrar och zoner framgar av figur 7.
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Figur7  Processomrddets indelning i zoner och fingrar.
5.1 Processen

Lysekils raffinaderi har kapacitet att forddla 11,4 miljoner ton réolja per ar.
Réoljan anldnder till anldggningen med fartyg som anlégger vid rioljekajen.
Hamnen tar arligen emot 400 fartyg dir de flesta har ett dodviktstonnage pa
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omkring 100 000 ton. Réoljan pumpas fran fartygen till raoljebergrummen.
Anliggningen har fyra rioljebergrum med kapacitet pa 200 000 m’ vardera .
Utover dessa finns tre gamla beredskapslager, beldgna en kilometer utanfor
raffinaderiet, med en kapacitet pa 800 000 m® vardera. Fran bergrummen
matas réoljan till raffinaderiets tre raoljedagtankar for att sedan pumpas till
anldggningens réoljedestillationstorn. Rdoljedestillationsenheten foradlar
cirka 33 000 m’ réolja per dygn (Preem,). Destillationstornet och dess
koppling till konverteringsenheterna i anldggningen beskrivs i figur 8.

Gas SRU

LPG LPG-Merox

1SO

LN emm=("Nafta avs.

Platformer

C3-C4 merox

VGO
Pitch VBU

Figur 8  Principskiss av raoljedestillationstornet och de floden som matas till
anldggningens konverteringsenheter.

Fraktionerna som tas ut fran ravarudestillationstornet dr Gas (metan, etan),
LPG (Liquid Petroleum Gas), Létt nafta (LN), Tung nafta (TN), Fotogen
(FO), Latt gasolja (LG), Tung gasolja (TG) och Tung tung gasolja (TTG).
Fran tornets botten tappas den tyngsta gasoljan som kallas aterstod.
Aterstoden destilleras under 13gt tryck vidare i vakuumdestillationsenheten
for att 6ka utbytet av gasolja i form av Vakuumgasolja (VGO).
Bottenprodukten som erhalls kallas Pitch.

Réoljan innehaller 1-3 % svavel beroende pé vilken réolja som foridlas.
Myndighetskrav medfor att fraktionerna méste renas och det sker med hjélp
av vétgas 1 konverteringenheternas reaktorer. Nar svavlet i fraktionerna
reagerar med vitgasen bildas gasformigt svavelvite. Svavelvétet renas fran
svavel med hjilp av amin. Det svavelberikade aminet renas sedan fran
svavel for att anvindas pé nytt. Det flytande svavlet som erhalls under
reningsprocessen gar vidare till tank for vidare transport. Efter rening
forddlas de olika fraktionerna i olika konverteringsprocesser till olika
drivmedel samt oljor. For att 6ka utbytet av littare kolviten spjilkas
aterstoden och de tyngsta gasoljorna genom katalytisk krackning eller
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termisk krackning. Beskrivning av de olika delanldggningarna och
principiella flddesscheman finns i bilaga 1 och 2.

5.2  Drift och underhall

Alla processindustrier efterstravar stabil drift eftersom det &r positivt bade
for sédkerhet och ekonomi. For att uppna stabil drift krdvs bland annat
underhll och inspektioner. Vid raffinaderiet i Lysekil finns tva olika typer
av revisioner, en mindre foranledd av katalysatorbyte och en storre diar mer
tidskravande underhall, &ndringar och inspektioner genomfors. Syftet dr att
maximera drifttiden och samtidigt ha ett effektivt forebyggande underhall.
De storre revisionerna genomfors 1 nuldget vart fjirde &r men planeringen ar
att forldnga drifttiden och ha revision vart femte ar. Mindre revisioner
genomfors varannat dr. Vid de mindre stoppen dr det inte alls s manga
temporira byggnader som vid stora revisioner. Underhallsstoppen gors
oftast pa hosten men varen kan dven forekomma vilket exempelvis var fallet
ar 2007 vid raffinaderiet i Goteborg.

For att fa flexibilitet och tillforlitlig drift 4r det en fordel om anlédggningens
processenheter dr oberoende av varandra. Ett fel i en enhet ska inte paverka
driften av en annan enhet. Det finns enheter som har ett visst oberoende
eftersom de vid behov kan matas fran lagertankar. Darmed finns det
tillfillen da enheter kan starta utan att matande enhet &r i drift. Grunden {6r
start- och stoppsekvenser, det vill sdga i1 vilken ordning som enheterna ska
stoppas/startas, dr framst styrt av underhéllet och dess framdrift.
Nedslackning och start av anldggningen tar ungefar en vecka vardera.

5.3 Detektering, larm och rutiner vid larm

En grundldggande forutsittning for att kunna vidta lampliga atgérder i
samband med lickage av farligt material ar vetskap om att lackage intréffat.
Detektering av ldckage kan ske automatiskt genom att fast installerade
gasdetektorer aktiveras eller vid rondering pd anldggningsomradet.
Gasdetektorer for kolviten och vitgas finns utspridda pa hela
processomrddet. Det ér betydligt fler placerade i finger 6 till 9 jaimfort med
finger 1 till 5 (Preem,). Darutover finns processlarm som kan triggas i
samband med lackage. Raffinstruktionen Fi-1.2 Nédldgesplan — Preemraff
Lysekil beskriver ansvarsomraden, hur alarmering ska ske och vilka atgarder
som ska vidtas vid ett larm. Vid nddldge ska det interna larmnumret 3112
anvindas vilket gar till utalarmeringspulpeten i kontrollrummet.
Kontrollrumspersonalen har ansvaret att larma den interna riddningstjénsten
via radiolarm. Normalt &r det brandférmannen som beordrar larmoperatoren
1 kontrollrummet att aktivera nddalarm men larmoperatéren kan dven gora
det pa eget initiativ om skél finns. Nodalarm innebér att siréner inom
anldggningsomridet ger korta ljudstotar under minst 90 sekunder. Vid varje
nddalarmssirén, i varje dnde av rorgator i processomradet, vid infartsportar
samt pa ett antal bullriga platser aktiveras dven vita blixtljus.

Vid nodalarm ska personal i anldggningarna och
entrependrsverkstadsbyggnaden ta sig till nimaste sékra dtersamlingsplats,
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verkstadsplan port 3 och 4. Kontorspersonal ska om inget annat meddelas
stanna kvar pa sina arbetsplatser. Vid revisionen 2007 skulle all personal
som vid alarmtillfdllet arbetade utomhus, bege sig till den nirmaste av
uppsamlingsplatserna Verkstadsplanen, Konstruktionsporten eller
Sjobolsporten (Preem,).

5.4 Raddningstjdnst

Det finns en intern rdddningstjénst vid raffinaderiet som é&r 1 tjdnst dygnet
runt. Normal bemanning pa raddningstjinsten dr en brandférman och tre
brandmén. Vid minimibemmaning krévs endast en brandférman och tva
brandmén. Om den interna rdddningstjdnsten inte &r tillrdcklig for att
hantera situationen i samband med en olycka kan Lysekils raddningstjinst
tillkallas.

5.5 Byggnader
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Figur 9 Overgripande bild av raffinaderiet i Lysekil. De byggnader som normalt ir
bemannade dr sirskilt markerade. Pilen visar geografisk nord.

Figur 9 visar en dvergripande bild av anldggningen. I figuren ér de
byggnader som normalt 4r bemannade séirskilt markerade.

5.5.1 Temporara byggnader

I samband med revision placeras ett stort antal temporira byggnader i
nédrheten av processomradet. De utgor bland annat kontor och méteslokaler
och kan ha olika utformning och héllfasthet. Det dr konventionella
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byggnader och vilka explosionstryck de klarar av &r oftast inte ként. Ett
undantag dr kontorsmoduler av typen Indus K 24 vars héllfasthet berdknats
till overtrycket 0,04 bar (’side-on overpressure”) vid beaktande av
stotvagens varaktighet (Beigler). Beigler papekar att befintliga fonster
behover forstirkas sd att samma hallfasthet uppnas som hos stommen. Om
det géller de moduler som anvénds idag &r oként. Det finns inga faststillda
regler for hur temporéra byggnader ska placeras inom anldggningsomradet.
Vid 2007 ars revision placerades flertalet byggnader dster om
processomradet och krackerviigen. Aven plana ytor pa processomradets
véstra sida vid kontrollrummet anvindes for temporira byggnader. Enstaka
byggnader forekom pa sddra sidan men pa norrsidan fanns inga alls.
(Preemy)

5.5.2 Kontrollrum

Kontrollrummet, dér raffinaderiprocessen styrs frin, dr beldget nordvist om
processomradet. Det dr omkring 40 meter som skiljer kontrollrummet fran
processen. Byggnaden dr forstirkt for att klara explosioner men vilket tryck
den klarar av dr oklart. Enligt Preem ar konstruktionstrycket enligt
byggnadsritningen 0,07 bar men en senare utford riskanalys anger 0,3 bar
och 0,2 bar for vaggar respektive tak utan att ange killa (MARSH).

5.5.3  Ovriga byggnader

De 6vriga byggnader som &r relevanta inom anldggningen &r
kontorsbyggnaden vid entrén. Dér finns dven verkstad och en byggnad som
innehaller laboratoriet. Vilket tryck som dessa byggnader klarar ar inte kant.
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6 EXPLOSIONSFENOMEN

De fenomen som kan uppkomma i ett raffinaderi kan kategoriseras enligt
handelsetradet i figur 10. De resulterande riskerna utgors av brand,
explosioner, toxiska utsldpp eller kombinationer dérav. Enligt Kahn's och
Abbasi’s studie av historiska olyckor (1999) dr explosioner den storsta
orsaken till katastrofartade olyckor med ménga forolyckade. De
handelsesekvenser som leder till explosioner har markerats i figuren.

Incident
A\ "4
Inget utslapp Utslapp BLEVE
A
Gas Vatska och/eller

kondenserad gas

" I |
Flashning J{

viﬂ
Langsam
(Jetﬂamma) Gasmoln avdunstning fran
pol
! Y Ne
Ingen .
Gasmolns- "Flash fire” anténdning ( Pdlbrand ) Gasmoln
explosion ev. toxicitet |

Ingen
Gasmolns- 9

"Flash fire” antandning

explosion L
P ev. toxicitet

Figur 10  Hdndelsetrid som beskriver vilka fenomen som kan uppkomma i ett raffinaderi
med mycket brand- och explosionsfarligt material. Ndgot forenklat fran
(AIChE/CCPS, 2000).

Explosionsfarliga gasmoln kan bildas snabbt vid utsldpp av gas eller
tryckkondenserad gas som fordngas vid ldckage. De kan dven bildas genom
relativt [dngsam avdunstning frn en pol. Efter disskusioner med Preem och
handléggare vid Lunds Tekniska Hogskola har det beslutats att exkludera
BLEVE (Boiling Liquid Expanding Vapour Explosion) och enbart fokusera
pa gasmolnsexplosioner. Tiden till att en BLEVE uppstéar bedoms vara
tillracklig for att evakuering ska hinna ske. Det dr en motivering som styrks
av British Petroleums riktlinjer avseende placering av temporéra byggnader
1 samband med revision (BP, 2005). Frekvensen for momentant utslépp fran
en trycktank resulterande i en BLEVE éar enligt Purple book av
storleksordningen 4-107 &r™' vilket &r betydligt ligre 4n for en
gasmolnsexplosion. Avgrinsningen kan darfor motiveras ur
frekvenssynpunkt sévil som ur konsekvenssynpunkt. For att kunna
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forhindra gasmolnsexplosioner och lindra konsekvenserna om sadana
uppstar ar det viktigt med kunskap om uppkomst och verkan. Har ges en
kortfattad beskrivning av kunskapsldget avseende gasmolnsexplosioner.

6.1 Gasmolnsexplosioner

En gasmolnsexplosion definieras av CCPS, Center for Chemical Process
Safety, som en antindning av ett brannbart moln av gas, anga eller dimma,
som medfor att flamfronten accelererar till sdidan hastighet att ett signifikant
overtryck skapas (AIChE/CCPS, 1994). Det engelska uttrycket for detta
fenomen dr Vapour Cloud Explosion, VCE. En grundldggande forutsittning
for bendmningen &r att explosionen sker utomhus. Hur
forbranningsprocesser i stora gasmoln fungerar ar inte helt klarlagt men dess
effekter paverkas av inneslutningsgrad, storleken p& molnet och turbulens
(Borysiewicz, 2008). Aven styrkan pé tindkillan har betydelse, frimst nir
det handlar om reaktiva gaser som exempelvis etylen (HSE, 2005a). Med
inneslutningsgrad menas nérvaron av viggar eller tak som medfor 6kad
tryckuppbyggnad nér gasmolnet expanderar vid forbranningen. Inneslutning
ar en fri Oversittning av det engelska uttrycket “confinement”. Turbulens
skapas exempelvis av det lackande explosionsfarliga materialets
rorelsemiingd eller av féremal som utgdr hinder for flamfronten. Aven
viderforhdllanden pdverkar graden av turbulens. Forekomsten av hindrande
foremal brukar pé engelska bendmnas ”congestion”. Principen for
gasmolnsexplosion och den forstirkande effekt som turbulens medfor
framgér av figur 11. Okad turbulens ger hdgre forbrinningshastighet vilket
ger ett okat expansionsflode vilket i sin tur skapar mer turbulens.
Forbréanningen kallas deflagration nér flamfrontens hastighet ar under
ljudhasigheten och detonation nér den nér ljudhastigheten. Detonation &r ett
ovanligt fenomen, oftast sker enbart deflagration. Aven deflagration kan ge
hoga dvertryck.

i Foérbranning Expansionsfléde

Turbulens -

Figur 11  Forbrdnning med resulterande expansionsflode och turbulens som innebdr
positiv dterkoppling vid gasmolnsexplosioner (AIChE/CCPS, 1994)

Det har gjorts forsok att pavisa en minsta branslemassa som krévs for att en
gasmolnsexplosion ska kunna uppstd. Enligt den brittiska myndigheten
HSE, Health and Safety Executive, finns det inga avgorande experimentiella
data som styrker att en sidan minsta massa finns. Andra faktorer som
branslets reaktivitet, inneslutningsgrad, obstruktionsgrad (’congestion’) och
lackagets karaktér dr antagligen lika relevant. (HSE, 2005,).
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6.2 Tryckvagor fran explosioner

Tryckvégens utseende efter en explosion dr beroende av explosionstyp. For
att beskriva skillnaderna ér det lampligt att utga fran en ideal tryckvag, en

tryckvag som orsakas av ett momentant utsldpp av energi frén en
punktkilla. En ideal tryckvag i en viss punkt framgar av figur 12.

Tryck, P

-

positiv

fas

Py

negatv

Py—P;

ta ta+ T

Figur 12 Tryckets variation med tiden for en ideal tryckvdg (Rdddningsverket, 2005).
Py=atmosfirstryck, P,"=maximalt statiskt évertryck ("side-on overpressure”),

P;=maximalt undertryck, i, =positiv impuls, i =negativ impuls

Med ideal vag menas en fri stotvag 1 luft utan stérande reflexioner. Nér
tryckvagen anlinder vid tiden t, erhalls en momentan tryckdkning som
sedan snabbt minskar sé att undertryck skapas innan trycket atervénder till
atmosfarstryck. Parametrar som dr mest relevant for att beskriva en ideal
tryckvag dr det maximala statiska dvertrycket ps , ”’side-on overpressure”,
tryckvagens varaktighet, T', och impuls is". En tryckvag har en positiv och
en negativ impuls, i;" och iy, vilka utgors av ytorna mellan tryckvagskurvan
och tidsaxeln. Normalt brukar en tryckvéigs destruktiva karaktar relateras till
overtrycket ps". Tryckvégor fran en kirnexplosioner eller hogexplosiva

dmnen som TNT dr de som bést dverensstimmer med den ideala
tryckvégen. Orsaken dr den extremt snabba frigdrelsen av energi.

Energifrigorelsen vid en gasmolnsexplosion dr betydligt langssammare och
den utgor inte heller en punktkélla. Det innebir att en gasmolnsexplosion
ger ett lagre maximalt dvertryck och ldngre varaktighet jimfort med en

sprangladdning med samma energifrigorelse. Ju langre bort fran

explosionscentrum tryckvagen propagerar desto mer kommer den dock att
likna den ideala tryckvégen. Experiment och teoretiska studier indikerar en

annan avvikelse som kan vara relevant for belastningar pa

byggnadsstrukturer. Normalt dr den positiva impulsen dimensionerande vid
explosioner orsakade av springmedel men det dr inte sjdlvklart fallet vid en
gasmolnsexplosion. Den negativa impulsen vid en gasmolnsexplosion &r
storre jamfort med den negativa impulsen vid en explosion orsakad av
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sprangmedel. Det &r en anledning till att det &r svarare att bedoma
konsekvenserna av en gasmolnsexplosion jamfort med springladdningar.
Att okritiskt Overfora sprangladdningars skadekonsekvenser till
gasmolnsexplosioner kan dirfor bli fel. Ju ndrmare explosionscentrum desto
storre avvikelse fran en ideal tryckvédg och desto storre fel. (Pritchard, 1989)

6.3 Tryckvagors belastning pa byggnader

Nar en tryckvag nar ett objektet sker diffraktion och reflektion. Nar
tryckvagen passerat aterformas tryckvigen och propagerar vidare. Forloppet
som sker ndr en tryckvag nér en byggnad framgar av figur 13.

Shock Wave

/pm
e

Building

Shock Wave

Reflectad Shock -

Shock Wave

Diffracted Shock

Typical values: pipsueon =1.4

PP sidnan = 2 el (e D sidoon = 0.7

Figur 13 Sidoperspektiv av forloppet ndr en tryckvdg ndr en byggnad
(Bjerketved, Bakke, van Wingerden 1997)

Reflektionen medfor att trycket blir hdgre jimfort med det maximala
statiska overtrycket ps' (“’side-on overpressure”). Typiska virden for det
reflekterade trycket dr olika for viggar och tak. Enligt Pritchard kan det
reflekterade trycket teoretiskt bli atta ganger det maximala statiska trycket
men att det tenderar vara en faktor tva fér mindre extrema tryckvagor.
Andra ndmner en maximal faktor 20 (Rédddningsverket, 2005, s.42).

Efter olyckan i Texas 2005 blev frigan om temporira byggnaders
hallfasthet aktuell. I haveriutredningen jaimfors olika kédllors viarden for
risken att do 1 ’single wood frame trailers” med den skada som verkligen
uppstod vid olyckan, se figur 14.
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Figur 14  Mdnniskors risk att do i en “Single wood trailer” som funktion av overtryck
fran gasmolnsexplosion (CSB, 2007, s. 129). Det overtryck som avses dr “peak
incident side-on overpressure”, P,". 1 psi =0,069 bar.

Daodligheten som observerades vid olyckan i1 Texas ar betydligt vérre dn vad
som anges 1 API recommended Practice 752 (API, 2003) och
anlidggningensdokumentationen vid BP Texas City. Slutsatsen i
haveriutredningen &r att data enligt API 752 framst baseras pa laster fran
jordbdvning, bomber och extrema vindlaster. En tryckvag fran en
gasmolnsexplosion har en betydligt 1ingre varaktighet vilket inte
Overensstimmer med de data som anges i API 752. Vidare baseras datan pa
konventionella byggnader och inte tempordra byggnader. Det &r noterbart
att kurvan som baseras pa Texasolyckan nér x-axeln vid dvertrycket 0,5 psi
(0,035 bar) vilket ar 1 ndrheten av den berdknade hallfastheten 0,04 bar for
kontorsmoduler av typen Indus K 24 (Beigler). Olamplig placering och
felaktiga antaganden om tempordra byggnaders héllfasthet kan fa 6desdigra
konsekvenser, se figur 15.
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Figur 15 Forstorda "trailers” vid olyckan i Texas. Pilen markerar utsldppskdallan, the
blow down drum” Overtrycket som de utsattes for har uppskattats till 2.5 psi
vilket mosvarar 0,17 bar (CSB ,2007).

Resterna av de temporira byggnader som forstdrdes vid olyckan i Texas kan
ses 1 forgrunden i figur 15. En 6vergripande bild av forddelsen efter olyckan
ges av figur 16.

Figur 16  Forddelsen efter gasmolnsexplosionen i Texas City 2005 (CSB, 2007).

Vid explosionen dog 15 personer och 180 skadades vilket sdger en del om
hur stora omraden som paverkas av en gasmolnsexplosion.
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7  IDENTIFIERING AV RISKKALLOR

I en artikel har Koschy, Mallikarjunan och Raghavan sammanstéllt statistik
frén rapporterade gamolnsexplosioner som dgt rum mellan aren 1921-1991
(1995). Statistiken visar att kolviten i vétskefas med tre eller fyra kolatomer
var orsaken till 45 % av de rapporterade explosionerna. Det dr dven en
tydlig koppling mellan lackageflode och explosionsrisk, ju hogre flode desto
storre risk for explosion (Koschy et al 1995, Cox, Lees, Ang 1990). I de fall
langre kolkedjor har medverkat i en explosion har temperaturen pé lickaget
overskridet amnets kokpunkt vilket har resulterat i ett kraftigt gasmoln. Ett
exempel pa det dr olyckan i1 Flixborough dé ett gasmoln av cyklohexan
exploderade (Koschy et al, 1995). Identifiera riskkéllor innebér att
systematiskt kartligga anldggningen med avseende pé explosiva &mnen. Det
har gjorts genom att lokalisera de processdelar som framst bestar av
kolviteforeningar med mindre én tolv kolatomer. Identifieringen kréver
kunskap om de olika systemen vilken har inforskaffats med hjélp av
personal pé raffinaderiet och litteraturstudier. I arbetet med identifieringen
har principiella flddesscheman dver anldggningen tagits fram, se bilaga 2.
Metoden som anvints for att identifiera riskkéllorna baseras pa Koschy,
Mallikarjunan och Raghavan’s artikel, raffinaderikunskap och
flodesscheman. Metoden beskrivs i figur 17.

Identifiering av riskkallor

Innehaller behallare|
eller tornet kolvaten med
mer an12 kolatomer?

Ja Lag sannolikhet til

gasmolnsexplosion

Ar temperaturen i
systemet hogre an
amnets kokpunkt?

Nej Lag sannolikhet till

gasmolnsexplosion

Nej Amnet befinner sig i
gasfas, vid lackage rader
en potentiell risk for
gasmolnsexplosion!

Ar trycket i systemet
hogre an mattnadstrycket
for amnet?

Tryckkondenserad gas,
vid lackage stor risk for
gasmolnsexplosion!

Figur 17  Metod for identifiering av riskkdllor.

Identifieringen innebér att forst lokalisera alla behallare och torn som
innehéller amnen med mindre &n tolv kolatomer. For att sedan fa fram de
mest potentiella riskkdllorna sker en sallning i tva steg. I det forsta steget
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gallras de &mnen bort som inte har natt sin kokpunkt, det vill sdga de som
befinner sig i vitskefas. I det andra steget sallas de &mnen som inte &r
tryckkondenserade. Genom denna metod erhélls tva typer av riskkéllor,
tryckkondenserad gas och gas (markerade i figur 17). Vid
kokpunktsbestimning har Rdddningsverkets program RIB XM anvinds, se
tabell 1.

Tabell 1  Olika kolvitens kokpunkt (SRVs databas Farliga dmnen)

Kolvate Kokpunkt (°C)
Metan -162
Etan -89
Propan -42,1
Butan -0,5
Pentan 36
Hexan 68,7
Heptan 98,5
Oktan 125,6
Nonan 150,8
Dekan 1741
Undekan 195,9

De riskkillor som har identifierats beskrivs i1 bilaga 3. Det totala antalet
riskkallor uppgér till 106 stycken. Figur 18 och 19 visar riskkéllornas
fordelning pa de olika zonerna och fingrarna. De fem zoner med flest
riskkéllor 4r markerade pa en karta over processomradet i bilaga 4.

Fordelning av riskkéllor

0,18
0,16
0,14
0,12
0,1
0,08
0,06
0,04
0,02 -
0 -

Andel

204
Z05
207
208
Z09
Z10
711
713
714
715
716
ZC01
ZC02
ZC04
ZC05
ZDo1
ZD02
ZE02
OFFZON

Figur 18  Riskkdllornas fordelning pd olika zoner uttryckt som andel av totalt 106
identifierade riskkidllor.
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Fordelning av riskkallor
0,3

0,25

0,2

0,15

Andel

0,1

0,05

2 3 4 5 6 7 8 9  Offsite

Figur 19  Riskkdllornas fordelning pa olika fingrar uttryckt som andel av totalt 106
identifierade riskkdllor.

Identifieringen visar att de flesta riskkéllor ar koncentrerade till finger 3, 8
och 9. Finger 3 dr den del av processomradet som dr ndrmast
kontrollrummet. Utdver dessa risker analyseras dven tva riskkéllor med
vitgas. Eftersom antalet riskkéllor & ménga och likartade har ett
representativt antal valts for att spegla riskbilden pé raffinaderiet. De
representativa riskkéllorna i tabell 2 har tagits ut i samradd med Preem.

Tabell 2 Representativa riskkdllor

Riskkalla Finger Beskrivning

V-2105 2 Topproduktbehallare
V-2505 3 Topproduktbehallare
T-2302 3 Stripper

T-2304 3 Stripper

S-2401 4 Separator

C-2402B 4 Kompressor

V-2905 5 Topproduktbehallare
V-8202 6 Matningsbehallare
C-8140A 7 Kompressor

V-8103 7 Separator

D-1605 8 Topproduktbehallare
T-1601 8 Tvéttorn

T-1514 9 C3Splitter

T-1507 9 Amin absorber

Riskkéllorna dr utvalda for att representera alla identifierade riskkéllor bade
géllande geografisk placering samt riskkéllans beskaffenhet. En
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topproduktbehéllare dr en behallare som separerar den kondenserade
topprodukten frén angriansande destillationstorn fran gas. Det sker under
ungefar samma tryck som 1 tornet. En matningsbehallare forser en process
med en fraktion av kolvéiten medan en separator avskiljer gas fran vétska.
Ett tvittorn renar kolvéten fran olika &mnen. En splitter separerar tva
kolvéten med hjélp av deras olika kokpunkter och en stripper separerar olika
fraktioner. Aminabsorber ar ett tvéittorn dir avsvavling av LPG sker.
Kompressorerna utgor en del av det system som fordelar vétgas till olika
delar av anldggningen.

8 ANALYS AV INLEDANDE HANDELSER
Analys av inledande héndelser gors normalt genom tre steg (SKi, 2005):

e Identifiering
e Kategorisering

e Kbvantifiering

Identifiering innebér en strukturerad kartlaggning av vad som kan ga fel i
anldggningen och som medfor utsldpp av farligt material. Identifierade
hiandelser grupperas sedan i olika kategorier. Syftet med kategoriseringen ar
att inte behdva analysera alla identifierade hindelser utan endast en
representativ hdndelse per kategori. Frekvensmaéssigt beaktas alla hindelser
inom respektive kategori men konsekvensmaissigt analyseras endast den
representativa hdndelsen. Kategoriseringen dr nddvéndig for att {4 en
hanterbar analys men samtidigt far inte forenklingen gora att relevant
information gar forlorad. Frekvensen for respektive kategori, och ddrmed
for den representativa hdndelsen, bestdms vid kvantifieringen.

8.1 Identifiering och kategorisering

Analysens fokus édr hdndelseforloppet efter ett utslépp av farligt material. 1
praktiken innebér det identifiering av riskkéllor och att lackage postuleras.
Négon detaljerad analys av vad som kan orsaka ldckage till omgivningen
har inte gjorts. I analysen anvénds lickagekategorier som Gverensstimmer
med “Purple book”. Det innebér att for alla representativa riskkallor
postuleras

giljotinbrott, @ = D

2. ett hal med den effektiva diameter som motsvarande 10 % av det analyserade
giljotinbrottets diameter, @ = 0,1D

3. ett hadl med den effektiva diametern 10 mm, @ = 10 mm

Alla lackage postuleras vid anslutningen till riskkéllan vid tankstutsen.
Vidare antas lickaget ske under vitskenivan i riskkéllans botten. Det ar
konservativt eftersom det maximerar lackageméangden. Maximal ldckagetid
antas vara 5 minuter. Bakgrunden till valet av fem minuter &r att en
genomgang gjord av Koschy, Mallikarjunan och Raghavan visar att 80% av
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intrdffade gasmolnsexplosioner skett inom 3 minuter efter lickaget borjat.
Resterande 20% har intraffat efter 3 minuter men inom 35 minuter. (1995)

8.2  Kvantifiering

Har redovisas tva metoder for att ta fram frekvenser for att ldckage och
explosion ska intréffa under ett ars drift. Den ena metoden baseras pa
”Purple book™ och den andra pa generiska data for intridffade
gasmolnsexplosioner.

8.2.1 Kvantifiering baserad pa ”Purple book”

Frekvenser for lickage kan tas fram pa flera sétt. Ett sétt ar att summera
frekvenser for lackage fran olika komponenter. Med tanke pé ett raffinaderis
storlek innebér det ett omfattande arbete. En kontroll har utforts genom att
anvinda Purple book” (VROM, 2005a) for att fa fram frekvenser for
lackage frén en processenhet, se bilaga 5. En jamforelse med erfarenhetsdata
1 API 752 (API, 2003) visar att explosionsfrekvensen underskattas med en
faktor tre. Det bekréftas av andra kéllor som anser att ”Purple book”™
underskattar lackagefrekvensen (VROM, 2005a, HSE, 2006). Att skillnaden
begrénsas till tre ar tack vare att frekvensen for ldckage fran luftkylare ar
dominerande. Frekvensen for ldckage frén luftkylaren baseras dock pd en
artikel av Spouge (2005) och inte pa ”Purple book”. Om enbart data fran
”Purple book” anvinds blir underskattningen av frekvensen énnu storre. Det
finns darfor ingen anledning att anvidnda “Purple book” for att fa fram
lickagefrekvenser. Att anpassa sannolikheten for explosion givet en
underskattad frekvens for lackage &r inget bra alternativ. Istéllet viljs att
utgd frin generiska data for gasmolnsexplosioner vid processenheter vid
raffinaderier.

8.2.2 Kvantifiering med generiska data fér
gasmolnsexplosioner

Har beskrivs ett angreppssitt som utgar fran observerade
gasmolnsexplosioner, se figur 20.
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Figur 20  Angreppssdtt for att berdkna frekvensen for gasmolnsexplosion inom en
processenhet baserat pa observerad frekvens for gasmolnsexplosion, ldckagets
fordelning pa olika hdlstorlek och sannolikhet for explosion givet ldckage.

I API 752 finns frekvenser for explosioner vid olika processenheter i ett
raffinaderi (API, 2003). De baseras pé observationer fran verkligheten och
betraktas dirfor som realistiska virden. Utgdende frén frekvenser for
explosioner, sannolikhet for explosion givet ldckage och fordelningen av
lackagestorlek 1 form av haldiameter kan frekvensen for olika storlekar av
lackage och explosioner berdknas. Frekvensen for att en gasexplosion ska
intréffa i en processenhet ges av

k
fExp = Zfl * Di
i=1

fixp = Frekvensen for gasmolnsexplosioner i en processenhet [ar']
f; = Frekvensen for ldckagekategori i [ar]
i = Index for lackagekategori baserat pa halstorlek [-]
pi = Sannolikhet for explosion givet lickage inom en kategori [-]
k = Antalet postulerade lickage inom processenheten [-]

For att fa fram frekvensen for de olika ldckagekategorierna krivs att
forhallandet mellan intraffandefrekvensen mellan olika ldckagekategorier &r
kéand.

,_h
fr

r = Kvoten mellan frekvensen for lackagekategori och en referensfrekvens [-]

f, = Frekvensen for ett referensldckage [ar']

f;= Frekvensen for lackagekategori i [ar']

36(64)



Riskanalysmetod tillimpad pa raffinaderiet i Lysekil
- Med fokus pa explosioner och bemannade temporira byggnader vid revision

Frekvenser for explosioner vid olika processenheter aterges i tabell 3.

Tabell 3  Frekvenser for explosioner vid olika processenheter (API, 2003 Appendix C.2)

Process Unit Frequency of explosion/year of
operation
Alkylation 5,1-10™
Cat cracking 6,5-10™
Cat reforming 2,6:10"
Crude 4,9-10*
Hydrotreating 2,0-10™
Hydrocracking 5,610
Al units 4,3-10*

Storleksordningen for en explosion i en processenhet ar 10 ar'. Virdet
4,3-10° &r”" for 7all units” tolkas som medelvirde for alla processenheter.
Sannolikheten for explosion givet lackageflode ges av tabell 4.

Tabell 4  Sannolikheten for antdndning och explosion givet ldckage baserat pa Cox,

Lees och Ang (1990)
Lackageflode Lackagekategori Sannolikhet for explosion
givet lackage
Litet (~3 kg/s) @=10 mm 0,002
Stort (1-50 kg/s) @=0,1D 0,008
Extremt (> 50 kg/s) =D 0,09

Det &r viktigt att podngtera att sannolikheterna for explosion snarare utgdr
kvoter som anger hur stor andel av lickagen som medfort explosion. Det ar
inte sannolikheten for explosion givet en viss ldckageposition, vindriktning,
vindhastighet och stabilitetsklass. Sannolikheten f6r antdndning och
explosion dr anldggningsspecifikt och beroende av ldckagescenario pa ett
sétt som inte aterspeglas 1 de generella viardena. Anldggningsspecifika
tandkéllor och antdndningssannolikheter gér inte att hantera i programmet
Riskcurves 7.0. Endast lackagets storlek och dess inverkan pa sannolikheten
kan beaktas.

Lackagets fordelning pé olika hélstorlekar framgar av figur 21.
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Figur 21  Fordelningen av ldckagestorlek uttryckt i haldiameter (Spouge, 2005).
Statistiken baseras pa offshoredata fran Hydrocarbon Releases Database
insamlat under dren 1992-2001.

Fordelningen av lackagens hélstorlek baseras pa offshoredata fran
Hydrocarbon Releases Database. Motsvarande data for raffinaderiindustrin
har inte hittats. Information finns ddrmed att berdkna frekvenser for olika
lackage och explosioner. Metoden beskrivs enklast genom ett exempel.

Frekvensen for en explosion pé grund av lackage i rdoljeanldggningen &r
enligt tabell 3 4,9- 10" ginger per ar (Crude). Den representativa riskkillan
som valts utgors av topproduktbehéllare V-2105 och ldckaget postuleras vid
ett ror med diametern 203 mm som ansluter i1 behéllarens vétskefas.
Foljande ekvationer géller:

fecs = feB " Des
fe10% = f10% * P1o%
feg10 = fo10 * Poro

fexp = feee + fE10% + fEB10

fgge = Frekvensen for explosion vid giljotinbrott [ar]
fgs = Frekvensen for lickage pa grund av giljotinbrott [ar']
fg100= Frekvensen for explosion vid hél motsvarande 10 % av diametern [ar"]
fi0, = Frekvensen for lickage pa grund av hal motsvarande 10 % av diametern [ar']
fre10= Frekvensen for explosion vid hél motsvarande 10 mm [é’tr'l]
fexp = Frekvensen for gasmolnsexplosioner i processenheten [ar']
pcs = sannolikhet for explosion givet giljotinbrott, @ = D [-]
P1ov = sannolikhet for explosion givet lickage motsvarande @ = 0,1D [-]
Pg10 = sannolikhet for explosion givet ldckage motsvarande @ = 10 mm [-]

Information saknas eftersom det dr sex obekanta och endast fyra ekvationer.
Ytterligare tva ekvationer erhalls om forhdllandet mellan frekvensen for
olika hélstorlekar tas fram med hjélp av figur 21. Som referensliackage viljs
giljotinbrott. Eftersom de mindre lickagen baseras pa effektiv diameter
maste de rdknas om till en diameter baserat pa kontraktionskoefficienten
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Cp=0,62 (hél med skarpa kanter). I detta fallet blir diametrarna 26 mm
respektive 13 mm. Med @gp=203 mm, @1¢,=26 mm, @omm=13 mm och
avlasning i figur 21 erhalls kvoterna

0,1
"0%=5,02 =
0,2
To10=5 95 = 10

I praktiken innebér kvoterna att de mindre lackagen ar 5 respektive 10
ginger mer frekventa dn giljotinbrottet. Ekvationssystemet kan forenklas till

fexp = foB * P + T10% * foB * P1ow T To10 * foB * Poto

Vilket ger

fop = fExp —=33.1073 (]

(pGB +710% P10% 7910 'Pmo)

Numeriskt erhélls frekvensen fgg=3,3" 107 ar! vilket ger
fio% = Tiow * fop = 1,6 - 1072 [ar']

fo10 = Tp10 * fop = 331072 [ar]

Pa samma sétt berdknas frekvenser for ovriga representativa riskkéllor.
Tillvdgagangssattet ar likadant om det ar flera representativa riskkéllor for
en processenhet eller finger. Frekvensen for lickage har berdknats for alla
riskkdllor med hjilp av Excel och resultatet framgar av tabell 5.
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Tabell 5  Frekvensen for giljotinbrott och for olika storlekar av lickage for respektive
finger fran representativa riskkdllor. Lickagen motsvarar en effektiv diameter
pa 10% av nominell rérdiameter respektive 10 mm. Den totala
explosionsfrekvensen for varje finger dr markerad med fet stil.

F  Enhet Explosions- Riskkillor fos [ar']  frow [ar']  faio [Ar]

frekvens "

2 Raolja 210 4,9-10™ V-2105 3,310° 1610%  3,3107

3 Isomer 233 4,3-10* V-2505 3,7110°  1,810%  3,7-10®
LPG 250 4,310 T-2302 1,5-10°  1,510%  3,710°
Platformer 232 2,6:10 T-2304 1,1410°  1,0110%  3,7:107
Total frekvens  1,12:10°

4 MHC 240 2,0-10" S-2401 50-10%  5010°  1,3-10%
Synsat 280 C-2402B % 1,0110*3 -9 -3

5  Visbreaker 290  4,3-10™ V-2905 3,1-10° 1610  1,3-10%

6 HPU 280 4,3-10* V-8202 36-10° 12110  2910*
Synsat 280 4,0110°2
Total frekvens 4,7-10'4

7 ICR810 5,610 V-8103 2,410°  1,910%  4,810*

C-8140A%  1,0110*% ¥ N

8 FCC-150 6,5-10" D-1605 2,3-10°  1,1-10°  2,3-10*
Poly. 160 4310* T-1601 5810°  2910% 23107
Total frekvens 1,1-10'3

9  Merox 180 4,3-10* T-1507 3,1-10° ,510%  1,2:10%
Propen 4310* T-1514 3,110° 15107  1,21102
Total frekvens 8,6-10'4

1) 4,3-10 utgor medelvirdet for processenheter enligt API 752. Ovriga frekvenser ar
specifika for processenheten.

2) Frekvensen har valts till 20% av fekvensen for "Hydrotreater”, finger 4.

3) Héndelsen som avses ér explosion i det platskjul som kompressor C-2402B &r
placerad i. Explosionsfrekvensen 2,0-10 fordelas lika mellan kompressorhuset och
separator S-2401. Frekvensen 1,0-10 for kompressorn utgor alltsd frekvensen for
explosion i skjulet och inte frekvensen for rorbrott.

4) Pasamma sitt som &r beskrivet i fotnot 3 sa avser frekvensen explosion i det skjul

som kompressor C-8140A ir placerad i. Frekvensen 1,0-10* for kompressorn utgor
alltsé frekvensen for explosion i skjulet och inte frekvensen for rorbrott.

Liackagefrekvenserna i tabell 5 utgor inte indata till berdkningarna i
Riskcurves. Det dr frekvensen for explosion vid ett specificerat lickage som
berdakningsprogrammet kraver. For respektive lackagekategori och riskkalla

har frekvensen for explosion berdknats genom att multiplicera med

sannolikheten for explosion givet lickage enligt tabell 4. Resultatet framgar
av tabell 6.
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Tabell 6  De representativa riskkdllorna och frekvensen for att respektive
ldckagekategori medfor en gasmolnsexplosion.

Finger Representativa feoe [Ar] feron [Ar']  fegio [Ar]
riskkallor

2 V-2105 3-10* 1,3-10™ 6,510
V-2505 3,310™ 1,510 7,3107
T-2302 1,310 1,210 7,310°
T-2304 9,9-10° 8,1-10° 7,3-10°

4 S-2401 45107 4,010° 2,510°
C-2402B 1,0-10*" - -
V-2905 2,8:10™ 1,3-10™ 2,5-10°

6 V-8202 3,2:10™ 9,2:10° 5,810
V-8103 2,2:10™ 1,5-10™ 9,6:10°
C-8140A 1,0-10*"

8 D-1605 2,1-10* 9,2:107 4,6:10°
T-1601 5,2-10™ 2,310 4,6-10°

9 T-1507 2,8-10™ 1,3-10™ 2,510
T-1514 2,810* 1,3-10* 2,510°

1) Frekvensen 1,1-10™ dr frekvensen for explosion i det platskjul som kompressorn ar
placerad i. Frekvensen har inte delats upp i olika ldckagestorlekar.

9  SEKVENSANALYS

Hiandelsesekvenser efter utsldapp av explosionsfarligt material ar ett forsok
att realistiskt beskriva verkliga scenarion. Sekvenserna kan 1 princip goras
hur komplexa som helst varfor forenklingar krévs. En viktig forenkling ar
att sa kallade dominoeffekter” inte beaktats. Med “dominoeffekter” avses
héndelseforlopp som forvérrar konsekvensen pa ett ofta oforutsett och
svaranalyserat sétt. Det kan vara sekundédra effekter av rorslag som medfor
ytterligare rorbrott eller en explosion som gor att nirstiende behéllare
ramnar med potentiell risk for flera explosioner. Sddana scenarion dr
sakerhetsmissigt relevanta eftersom det ar s som verkligheten kan se ut.
Osédkerheterna 1 en QRA gor dock virdet av att analysera dominoeffekter
begrénsat. Det kan till och med vara en nackdel om analysen utger sig vara
mer exakt dn vad den egentligen dr. Vidare beaktas inte multipla
explosioner. Aven sidana scenarion kan intriffa och #r sikerhetsméssigt
relevanta. An virre forlopp erhills om explosionerna inte kan betraktas som
multipla utan att det blir en enda stor explosion. Endast en explosion per
lackage analyseras. Beroende pé styrka och storlek pé explosionen kan man
argumentera for att dominoeffekter och simultana multipla explosioner
indirekt beaktas. Med en sadan avgrinsning blir sekvenserna en forenklad
bild av verkligheten dér det inte dr s& manga faktorer som péaverkar
héndelsesekvensen vid ett utslépp. I praktiken blir det yttre omsténdigheter
som vaderforhallanden och forekomsten av tdndkallor. Handelsetrddet i
figur 22 beskriver de sekvenser som modelleras efter ett utslapp.
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Figur 22 Hdndelsetrdd som visar ldckage och spridning av gas till omgivningen.
Meteorologiska forhdllanden pdverkar gasspridningen och om antdindning sker
erhdlls ett sluttillstand som innebdr brand och/eller en explosionspdaverkad
zon.

Figuren beskriver handelsesekvenser som leder till gasspridning, brand och
explosion. Beroende pa viaderomstindigheter, spridningen av gas och
forekomsten av antédndningskéllor erhalls enbart gasspridning, brand eller
brand och explosion. Analyserat sluttillstdnd &r den effektzon som péaverkas
av ett specificerat overtyck pé grund av explosion. De indata som krivs for
att analysera sekvensen efter lickage dr meteorologiska data. Sveriges
Meteorologiska och Hydrologiska Institut, SMHI, har tagit fram
vaderstatistik baserat pa 10 ars mitdata fran Maseskér under aren
1996-2005. Méseskar dr beldget vaster om Orust omkring 15 kilometer
sydvést om Lysekil samhélle. Data framgar av bilaga 6 1 den form som
berdkningsprogrammet Riskcurves kraver. Frekvensen for
gasmolnsexplosion utgor indata till Riskcurves och sannolikheten for
explosion givet lickage har beaktats i analysen av inledande hédndelser.

10 KONSEKVENSANALYS

I analysen har tva metoder anvénts for berdkning av explosioner,
Multi-EnergyMetoden och TNT-metoden. Multi-EnergyMetoden dominerar
eftersom de flesta scenarion utgdrs av gasmolnsexplosioner men det finns
undantag dér den inte dr lamplig. Det géller anldggningarna dir produktion
av vitgas sker. Tva riskkéllor har darfor modellerats med TNT-metoden.

10.1 Multi-Energy metoden

I mitten av 80-talet publicerade Berg sin forsta artikel om Multi-Energy
modellen (Berg, 1985) som senare kom att utgora explosionsmodellen i den
sa kallade ’Yellow book” (VROM, 2005b). Dir annat inte anges baseras
beskrivningen hir pa den ursprungliga artikeln fran 1985 och Mercx och
Berg's artikel The Explosion Blast Prediction Model in the revised CPR 14E
(vellow Book) (Mercx & Berg, 1997). En grundldggande forutsdttning for att
en explosion ska uppsta ér ett gasmoln som har en brinsle- luftkoncentration
inom brénslets brannbarhetsgrinser. Diskussionen hir, liksom i artiklarna,
forutsitter att dessa forutséttningar dr uppfyllda. Dispersionen, det vill séga
hur materialet sprids i atmosfaren, behandlas inte.
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Modellen baseras pa principen att signifikanta tryckvagor endast kan
uppkomma nér hela eller delar av gasmolnet dr inneslutet. Forbranning i det
fria ger deflagration med véldigt laga tryck som f6ljd. Inneslutningen kan
besta av parallella plan eller andra obstruerande objekt. Vaggar hindrar
gasens expansion vid forbranning vilket ger en flodesbild som gynnar
forbranningshastigheten. P4 samma sitt skapar andra obstruerande objekt
turbulens och hogre forbranningshastighet vilket skapar hoga tryck. Multi-
Energy modellen bygger pa tryckvigskurvorna i figur 23.
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Figur 23 Tryckvdgskurvor som for ett normerat avstand fran explosionscentrum, r’,
anger maximalt overtryck och normerad varaktighet for tryckvdagens positiva
fas. r’och t,’dr normerade med avseende pd tillginglig forbrinningsenergi
genom faktorn (E/Py)"". P, och E betecknar omgivande tryck respektive
tillgéinglig forbrdnningsenergi. (Mercx & van den Bergh, 1997)

For ett normerat avstand till explosionscentrum, r’, anges i diagrammen
overtryck, p’s, och tryckvagens varaktighet, t',. Trycket, p’, 4r normerat
med avseende pd atmosfarstrycket och r’, t,” med avseende pa tillgénglig
forbranningsenergi enligt

P , r . ty-Co
= r = t, = =%

P = P 7
(%)13

= PO’

Py = Maximalt dvertryck [
Py’= Normerat maximalt vertryck [
Py = Omgivande tryck [
t, = Varaktighet for tryckvégens positiva fas [
t,” = Normerad varaktighet for tryckvégens positiva fas [-]
¢o = Ljudhastigheten i omgivningen [
r = Avstand till explosionscentrum [
r’ = Normerat avstand till explosionscentrum [
E = Tillgénglig forbranningsenergi [
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Varje kurva startar vid ett visst overtryck vid ett avstand ry” som dr den
dimesionsldsa radien pa ett hemisfariskt gasmoln med stokiometrisk
blandning i luft. Kurvorna forutsitter energiinnehéllet 3,5 MJ/m’ vilket &r
ett varde som giller for de flesta kolvéten vid stokiometrisk blandning.
Varje kurva tillhor en viss ’laddningsstyrka” vilket &r ett overtryck som kan
forvéntas i en region med obstruerande foremal. Styrkan &r beroende av
antal, typ och orientering av de obstruerande foremalen savil som brinslets
reaktivitet. I praktiken innebér kurvvalet i figur 23 val av
flamfrontshastighet.

10.1.1 Tillampning av Multi-Energy metoden

En modell kan vara validerad och hur bra som helst men dess vérde blir
begrinsad om den inte tillimpas pd korrekt sétt. Grunden f6r Multi-Energy
metoden &r att bestimma (Mercx, Berg, Hayhurst, Robertson, Moran 2000):

e en "laddningsstorlek” (charge size) som motsvarar energin som medverkar till
explosionen

e en "laddningsstyrka” (charge strength) som definierar vilket 6vertryck som skapas

Mercx och Berg ger rad angdende val av tryckkurva, ”laddningsstyrka”. De
citerar Kinsella som menar att det dr tre faktorer som péaverkar en
gasmolnsexplosion(Mercx & Berg, 1997):

e Inneslutningsgrad, “degree of confinement”
e  Obstruktionsgrad, ”degree of congestion”

e Antindningsenergi
Baserat pa dessa faktorer har Kinsella tagit fram riktlinjer enligt tabell 7.

Tabell 7 Initial blast strength enligt Kinsella (Kinsella citerad av Merxc & Berg, 1997)

Blast Low High Parallel Source
Strength Energy Energy High Low No Plane ME-Model Overpressure
Category Ignition Ignition Congestion Congestion Congestion Confinement Unconfined  Class (kPa)

1 . X X X 7-10 100-> 1000
2 X X X 7-10 100-> 1000
3 X X X 5-7 20-100
4 X X X 5-7 20-50

5 X X X 4-6 10-50

6 X X X 4-6 10-50

7 X X X 4-5 10-20

8 X X X 4-5 10-20

9 X X X 3-5 5-20
10 X X X 2-3 2-5

11 X X X 1-2 1-2

12 X X X 1 1

Beroende pa forutsittningarna anges i tabellen ett intervall pa l[dmplig kurva,
”ME-model class”, enligt Multi-Energy modellen. Hog obstruktionsgrad,
antdndningsenergi och inneslutningsgrad medfér hoga 6vertryck medan laga
faktorer ger laga overtryck.

Att bestimma en ”laddningsstorlek™ innebér att specificera den gasmassa
som medverkar till explosionen, det vills sdga hur stor massa som é&r
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innesluten. Ofta uttrycks den i procent av den massa som lackt ut. Andelen
ar beroende av omgivningen men dven av utslédppets karaktér. Ett stort
utslapp ger en storre spridning som innebdr storre sannolikhet att gasen nér
Oppna ytor medan gasen frin ett litet 1ackage kan bli kvar inom en och
samma processenhet.

Pa grund av industrins problem med den praktiska tillimpningen av
Multi-Energy modellen initierades ett forskningsprojektet GAMES
(Guidance for the Application of the Multi-Energy Method). Har aterges
slutsatsen fran projektet:

The main finding is that a safe approach in most situations is to apply the procedure of
the new Yellow Book for the determination of the volume of the obstructed region in
combination with the hydraulic average obstacle diameter and a flame path length equal
to the radius of a hemisphere with a volume equal to the volume of the obstructed
region. (Merxc, van den Berg, van Leeuwen)

Slutsatsen &r att angreppsséttet i den nya ”Yellow book” (VROM, 2005b)
bedoms vara sékert for de flesta situationer. I vissa avseenden kan dock
angreppssattet i GAMES ifragasittas. I den forskning som gjorts om
explosioner har cylindrar anvénts som obstruerande foremal. Det finns alltsa
ingen vetenskapligt forankrad kunskap om hur oregelbundna foremal
paverkar explosionsforloppet. Det har projekt GAME forsokt hantera genom
att berdkna en hydraulisk medeldiameter”. De ndmner sjdlva att det dr en
tveksam hantering (Merxc et. al, s.44). Samma frigestillning diskuteras
aven 1 artikeln Developments in vapour cloud explosion blast modeling dar
resultaten fran projekt GAMES tilldmpats pé en oljeplattform

(Mercx et al, 2000). Att fa fram en medeldiameter pa en obstruerad region
kréver en betydande arbetsinsats och fragan vad den dr vérd nér det saknas
en vetenskaplig forankring. Den praktiska nyttan av de rdd som ges
begransas. I manga situationer dr en enkel modellering som exempelvis
foljer tabell 7 tillracklig.

I projekt GAME identifierades flera kunskapsluckor. Vissa av dem har
senare forskning forsokt besvara. Kriterier for nér obstruerade regioner ska
anses orsaka en stor eller flera sma explosioner behandlas i The multi-
energy critical separation distance (Berg, Versloot, 2003) och Research to
improve guidance on separation distance for the multi-energy method
(RIGOS) (HSE, 2005). Men det finns fragor som dr obesvarade. Ett bevis
pa det dr olyckan i Buncefield 2005 dér en gasmolnsexplosion intrdffade vid
en oljedepa. De berdkningar som gjorts kan inte aterskapa de trycknivaer
som verkligen uppstod. Berdkningarna ger ett Gvertryck av 20-50 mbar
medan de verkliga uppskattas till 700-1000 mbar. I olycksutredningen
foreslés ett forskningsprojekt i syfte att klarstdlla varfor s hoga overtryck
uppstod. (HSE, 2007b s.13) Hoga trycknivéer har erhallits trots att
inneslutningsgraden varit 1ag. Det innebér att det finns omstdndigheter dér
Multi-Energy modellen inte &r tillimpbar.
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10.1.2 Begrédnsningar

Multi-Energy modellen &r forknippad med begransningar. Skaparen av
modellen, A.C. van den Berg, ndmner tillsammans med Mercx:

The model is a simple model for blast predictions vapor cloud explosions. Vented
internal explosions should be dealt with in another manner

Like all practical and therefore simple models, the ME model assumes point symmetry.
Directional effects which will affect the blast close to the source are neglected. Siting of
control rooms and other buildings close to the hazardous area should not be based on
simple modeling

Detonations are assumed not to occur. This means that detonation of the whole cloud is
excluded. Detonative blast strength may be reached in highly obstructed regions.
(Mercx & Berg, 1997)

Begrinsningarna dr viktiga att vara medveten om vid utvérderingen av
analysen. Den som beddms mest relevant dr modellens antagande om
riktningssymmetri. Temporéra byggnader placeras ofta nédra processomradet
dér riktningsberoende effekter kan tidnkas uppsté vilket alltsa inte beaktas.
Det innebdr att analysens resultat maste betraktas som en
overslagsberdakning som &r forknippad med osékerheter. Osédkerheterna
beddms dock minska med avstandet fran explosionscentrum.

10.2 TNT - ekvivalensmetoden

Militaren har av forklarliga skil alltid varit intresserade av explosiva
material och dess effekter. Det dr darfor ingen tillfdllighet att
TNT-ekvivalensmetoden har sitt ursprung i det militdra. Grundprincipen dr
att relatera en explosion till en representativ massa TNT (TriNitroToluen).
Den tillgéingliga energin for en explosion konverteras till en ekvivalent
TNT-laddning enligt:

Qf Em
Qrnt =ae'%=am'Qf
MTNT

o. = TNT ekvivalens baserad pa energi [-]
o, = TNT ekvivalens baserad p& massa [-]
E..¢ = Brénslets forbranningsenergi per massenhet [J/kg]
Enrnt = Explosionsenergi TNT [J/kg]
Q¢ = Brénslemassa [ke]
Qmnr = Ekvivalent massa TNT [kg]

Med hjilp av den ekvivalenta massan TNT och berékning av ett normerat
avstand, r’, erhalls tryckvigens maximala 6vertryck enligt liknande
principer som Multi-Energy metoden, det vill sdga fran en specifik kurva
som géller for TNT. (VROM, 2005b)
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10.3 Modellering

Berikningen av riskkonturer och effektzoner har skett i tva steg. For att 4
fram indata har berdkningsprogrammet EFFECTS 7.4 anvants

(TNO, 2007a). Utdata fran EFFECTS har sedan anvénts som indata till
berdkningarna i Riskcurves 7.5 (TNO, 2008). Resultatet fran Riskcurves
utgdrs av riskkonturer som visar frekvensen for att ett specificerat dvertryck
Overskrids.

10.3.1 Flédesberakningar i EFFECTS

EFFECTS ér ett berdkningsprogram som anvénds for att kunna forutséga
konsekvenser fran lackage av farligt material. Konsekvenser som kan
analyseras dr till exempel lickagefloden, gasspridning, gaskoncentration,
viarmestralning och dvertryck frén explosioner. Berdkningsmodellerna i
programmet baseras pa den sa kallade ”Yellow Book” (VROM, 2005b). 1
analysen har lickage av tryckkondenserad gas och dess tillstdnd efter
utslépp analyserats. Vid berdkning av lackaget har en berdkningsmodell for
tvafasflode anvénts som berdknar utflddet fran ett lackage som sker i botten
pa en behallare med tryckkondenserad gas. Modellen heter TPDIS,
“bottom venting”. Trycksdnkningen vid ldckage medfor att den
tryckkondenserade gasen flashar” vilket innebar ett tvafasflode. For att
simulera ”flashningen” har berdkningsmodellen ”Spray release” anvints.
Berdkningsgangen framgar av figur 24.

Indata TPDIS Utdata till Spray release Indata Spray release
Chemical name Representative flow rate of the source Representative flow rate of the source
Type of release Representative exit temperature Representative exit temperature

Hole diameter Representative exit pressure Representative exit pressure

Hole rounding Representative vapour mass fraction Representative vapour mass fraction
Height difference between pipe entrance e Hole diameter

and exit. *  Heigth leak above ground level
Vessel volume *  Ambient temperature

Vessel type *  Ambient relative humidity
Height/length cylinder

Filling degree

Expansion type

Pressure inside vessel determination
Initial (absolute) pressure in vessel
Initial temperature in vessel

Type of calculation

Time t after start release

Riskcurves

Y Y

Utdata till Riskcurves Utdata till Riskcurves
Representative outflow e Liquid mass fraction

duration *  Netmass flow to air
Temperature jet

Diamter jet

Heigth leak above ground

level

Figur 24  Berdkningsmodeller som anvints i EFFECTs med indata och utdata samt
kopplingen till berdkningsprogrammet Riskcurves.

Indata for de olika riskkillarna kommer fran anliggningsdokumentation vid
Preem. For mer information om indata och antaganden de baseras pa se
bilaga 7. For indata till respektive riskkélla hdnvisas till rapportfilen i
bilaga 8. Indata till Riskcurves ér redovisade i bilaga 9.
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Vid simulering av riskkéllorna T-2302, T-2304, V-8103 och S-2401 har ett
annat forfarande anvénts for att simulera lickaget. Bakgrunden till &ndrat
forfarande ar att programmet inte klarar av att berdkna killstyrkan under de
tryck och temperaturer som rader i dessa system. For att 16sa problemet har
en vitskemodell anvédnds for att berdkna kéllstyrkan. En nackdel med
vitskemodellen &r att trycket i systemet avtar med tiden jaimfort med tvéfas
modellen dir vétska kontinuerligt forangas och trycket bibehalls. Det har
dock ha en marginell paverkan pa flodet. For att bestdimma &ngfraktionen
anvinds samma forfarande som for de andra riskkéllorna fast med
modellens maximalt tillatna tryck och temperatur. For mer information om
programmet EFFECTS och berdkningsmodellerna hénvisas till ”Yellow
book” och programmets manual (TNO 2006).

10.3.2 Modellering i Riskcurves

Utsléppsscenarion har modellerats med Riskcurves 7.5 (TNO, 2008).
Programmet dr liksom EFFECTS utvecklat och marknadsfors av det
hollandska forskningsforetaget TNO. Riskcurves ér avsett for att berdkna
individrisk och grupprisk fran anldggningar som hanterar brénnbara,
explosiva eller giftiga &mnen. Programmet baseras pa ’Purple book”,
”Yellow book™ och ”Green book” (VROM, 2005a,b, TNO, 1992) Manualen
och programmet 4r inte konsistenta da det finns en del avvikelser mellan
dem. Programmet &dr under utveckling och en del av de funktioner som
beskrivs i manualen dr inte tillgdngliga (TNO, 2007b). Det &dr anledningen
att EFFECTS anvénts for att fa fram indata. Det faktum att programmet
foljer Purple book™ har inneburit savil mdjligheter som begransningar.
Begréinsningarna utgors framst av vilken sannolikhet for att d6 som
riskkonturerna baseras pa. I praktiken innebér det att riskkonturer endast
kunnat beriiknas for dvertrycket 0,1 bar. Overtrycket 0,1 bar #r betydligt
hogre én 0,04 bar som dr vad kontorsmodulen Indus K 24
hallfasthetsméssigt klarar. Ursprungliga planen var att berdkna riskkonturer
for ett antal overtryck, bland annat 0,04 bar och kontrollrummets formodade
konstruktionstryck 0,3 bar. Begrinsningarna avseende overtryck géller
enbart berdkning av riskkonturer, effektzonen frn en explosion har kunnat
berdknas for de overtryck som dnskats. En dvergripande forutséttning for
analysen 1 Riskcurves &r att &mnet propan har anvénts vid simuleringarna.
Propan representerar propan och alla kolviten som &r tyngre (Chamberlain).
Alla representativa riskkéllor har modellerats baserat pa deras faktiska
placering i anldggningen. De modeller som anvénts i Riskcurves och vilka
indata som krévts framgér av figur 25.
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- Chemical name

- Event frequency

- Fraction DAY time off activity
- Ambient temperature

- Concentration averaging time
- Ambient relative humidity

- Roughnesslength description

EFFECTS
- Net mass flow to air Beridkning av effektzoner och
- Representative outflow duration riskkonturer i riskcurves
- Liquid mass fraction >
- Temperature jet Explosion dense dispersion
- Diameter Jet Horizontal Jet release
- Height leak above ground level

Riskkonturer
Effektzoner

Figur 25 Modeller som anvdnts i Riskcurves och indata.

Omgivningstemperaturen 8 °C och den relativa luftfuktigheten 74% har
anvéants 1 analysen. Dessa viarden utgor arsmedelviarden (Preemy). Alla
gasmolnsexplosioner baseras pa tryckkurva 7, det vill sidga stark
deflagration. Skillnaden mot 10, som motsvarar detonation, &r liten. Typiska
vérden for andel innesluten gasmassa dr enligt utredningen efter
Texasolyckan mellan 10% och 20% (Baker, Olson, Bennett 2005 s.9).
Andelen gasmassa som antagits medverka till explosionen &dr 10 % for
giljotinbrott, 20% for lickagehdl motsvarande 10% av nominell diameter
och 30% for lickage fran 10 mm hal. For sma rordimensioner dér det
10%-iga postulatet medfor ett lickagehdl mindre &n 10 mm har 30% av
gasmassan antagits bli innesluten. Principen &r att ju mindre lackaget &r
desto storre risk dr det att gasmassan blir kvar i det finger dér lackage
uppstatt och innesluts. Stora lackage ger storre gasspridning och gasmassan
fordelas pa flera fingrar. Mellan fingrarna finns mindre végar som separerar
dem. Om avstandet ar tillrackligt stort for att en enda stor explosion inte ska
uppsta har inte kontrollerats. Sannolikheten for att lackage ska uppsta under
dagen har antagits vara lika stor som under natten, det vill sdga "fraction
day of activity” har valts till 50%. Faktorn tolkas ange andelen dag som
viderstatistiken ska baseras pa.

I vitgassystemet finns kompressorerna C-2402B och C-8140A vilka utgor
riskkéllor. De ér placerade 1 platskjul som ar utformade sé att lackande
vitgas leds bort via ventilationsarean som finns mellan vaggar och tak.
Byggnaden ér inte sluten dd viggarna varken nar taket eller ned till marken.
Aven om skjulen har ventilationsspalt sa utesluter det inte att en explosion
anda kan uppsta. Eftersom gasen i sadana fall dr innesluten i skjulet kan inte
scenariot modelleras som en gasmolnsexplosion. Befintliga analyser visar
att ett realistiskt Overtryck vid en explosion i skjulet diar C-2402B ar
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placerad uppgér till 0,035 bar vid avstindet 90 meter (Hoiset, 2002).
Motsvarande analys och explosionstryck for kompressorskjulet dér
C-8140A ar placerad saknas. For att kunna simulera riskerna med explosion
1 kompressorskjulen har en TNT-modell anvénts som anpassats till
overtrycket 0,035 bar vid 90 meter. Explosionerna har antagits vara likadana
1 bada skjulen och i Riskcurves simulerats med ”Mass of TNT” 700 kg och
”Equivalency factor” 4 %. Dessa forutsattningar ger 6vertrycket 0,035 bar
vid avstandet 90 meter. Det kan medfora att explosionen vid
kompressorskjulet C-8140A underskattas nagot eftersom det &r en
kompressor med hogre tryck.

11 TOLERABEL RISK

Inom processindustrin varierar tolerabel risk mellan olika ldnder och det
finns dven historiska variationer inom ett och samma land (Trbojevic).
Denna variation ér ett tecken pa dmnets komplexitet. Ett viarde for vad som
ar tolerabelt dr en kompromiss mellan fragestdllningar som bland annat
berdr etik, moral, riskuppfattning, nytta och ekonomiska aspekter.
Darutover tillkommer osdkerheter som alla riskanalysmetoder &r
forknippade med. Manga sdkerhetsrelaterade beslut tas inom
processindustrin och kriterier for tolerabel risk &r ett verktyg for
riskvérdering och riskhantering. Det finns nagra aspekter som man bor vara
medveten om och beakta vid framtagande av riktlinjer for tolerabel risk:

e De kriterier som analysresultatet jamfors med &r kopplade till den
analysmetod som anvénds for att f4 fram riskmatten (Hendershot).

e Riktlinjerna ska frimja en balanserad riskbild. I denna analys innebar det att
risken i samband med start och stopp vid revision inte ska vara
oproportionerligt stor jamfort med stationér drift. Det innebér dven att vissa
personer inte ska utséttas for oproportionerligt stor risk jamfort med andra.

e Det dr en fordel om riktlinjerna ar enkla att forsta. Onddig komplexitet kan
medfora att de misstolkas eller helt enkelt inte anvénds.

e Risker dr ackummulativa, det vill séga risker fran flera killor ska summeras.
En enstaka risk kan vara tolerabel medan flera risker av samma storlek kan
medfora oacceptabel risk.

e  Absoluta riskmatt dr forknippade med osdkerheter. Vérdering av risk ar
dérfor inte enbart en jidmforelse av berdknade riskmatt med specificerade
virden. Aven antalet barridrer 4r relevant.

e Ej genomtinkta kriterier kan medfora suboptimering. Med det avses
exempelvis kriterier som medfor oférutsedda dndrade beteenden som dkar
risken istéllet for att minska den. Det &r viktigt att ha en helhetsbild av
sdkerheten.

e Det dr en fordel om riktinjerna har en forankring i omvarlden, det vill séga
de kriterier som anvénds &r inte unika utan anvénds dven av andra. Det kan
vara motstridigt mot 6nskan att kriterierna ska vara kopplade till den
analysmetod som anvénds.

En genomgang har genomforts som endast identifierat tva probabilistiska
gransvirden for tolerabel risk som behandlar risker inom ett foretags
anldggningsomrade. Det ena griansvérdet dr Preem’s egna interna
gransvirden for tolerabel risk och det andra &r ett tillsynskriterie som
anvinds av den brittiska myndigheten Health and Safety Executive, HSE.
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Det finns naturligtvis litteratur om tolerabel risk men den omfattar oftast
risker for tredje man eller anger endast principerna for olika typer av matt,
se exempelvis Hendershot, Jacobsson & Lamnevik (2001) och Trbojevic. Ett
foretags bendgenhet att tolerera risker ar interna angeldgenheter som inte ar
enkelt tillgdngliga for allménheten. Det har dock identifierats en guide som
anvénds av British Petroleum for placering av temporira byggnader vid
raffinaderier (BP, 2005). Guiden é&r ldsvird men eftersom den dr
konsekvensbaserad sa dr den inte till ndgon hjilp avseende probabilistiska
gransvarden. Det dr enklare att hitta information om probabilistiska
griansvarden avseende samhéllsrisk, se exempelvis figur 26.
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Figur 26  Exempel pd FN-kurvor (FN, Frequency Number) som visar tilldten
samhdllsrisk for olika linder inom EU och hur grdinsvirdena har utvecklats
med tiden (Trbojevic). Figuren dr otydlig sdtillvida att det dr svart att sdrskilja
de olika linjerna men variationen mellan sdvdl tidsperioder och ldnder dr
uppenbar.

Figur 26 illustrerar komplexiteten med val av gransvirden pa ett bra sitt.
Grinsvérdena varierar bdde mellan olika ldnder och mellan olika
tidsperioder i ett och samma land. Det finns en aspekt som é&r intressant med
diagrammet och det dr gransvardet som anvénds 1 Frankrike. Det avviker
fran de andra da den tolerabla frekvensen for dodsfall dr 107 ar”' och
oberoende av antalet personer som omkommer. Ovriga linjer har en lutning.
Grénsvérdet 1 Frankrike uppfyller kravet pa balanserad riskbild, det vill sédga
vissa personer ska inte utséttas for oproportionerligt stor risk jamfort med
andra. Det dr en egenskap som é&r relevant i denna analys. Den analyserade
konsekvensen dr overtryck pa grund av explosion varfor det sokta
gransvardet ska anges som en frekvens for ett specificerat overtryck. Det dr
grunden for HSE's tilllsynskriterie vid nybyggnation inom en industris
anldggningsomréde. Kriteriet innebér att en byggnad ska dimensioneras for
det storsta explosionstryck som forvédntas uppkomma under tio tusen ar
(HSE, 2007a). Gransvardet ar ursprungligen redovisat i Guidance for the
Location and Design of Occupied Buildings on Chemical Manufacturing Sites
(CIA, 1998) vilken tagits fram av Chemical Industries Association.
Tillsynskriteriet &r en rekommendation som processindustrin sjélva tagit
fram. Till dimensioneringskriteriet hor, enligt HSE, att sannolikheten att do 1
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en byggnad som utsitts for det dimensionerande trycket ska begransas till

1 %. Denna sannolikhet har begrinsat véirde eftersom det i praktiken inte gar
att visa att den ar uppfylld. Intentionen ar dock tydlig, byggnaden ska
dimensioneras sé att risken for dodsfall 4r mycket lag d&ven om byggnaden
utsétts for det storsta forvantade explosionstrycket under tidsperioden

10 000 ar. Frekvensen for dodsfall pa grund av explosion for en person som
befinner sig i en korrekt dimensionerad byggnad under ett ars tid blir
dirmed 10 ar’'. Det forutsitter ett explosionsstryck som forvintas intriffa
var 10 000:e &r. Aven om explosionstrycket dverstiger det forviintade sé
utgdr byggnaden ett visst skydd men risken for dodsfall &r dé inte
analyserad. Av den anledningen maste man betrakta HSE's tillsynskriterie
som en horisontell linje med frekvensen 107 ar' i ett FN-diagram.
Frekvensen 107 ar’' 6verensstimmer vil med den riskmatris som anvinds
inom Preem. Tolkningen av raffinstruktionen R/-4.1 Kvantifierad
riskberdkning — anldggningssdkerhet bilaga 3 Utokad riskmatris ér att
olyckor med potential att skada mer &n tio personer tolereras med
frekvensen 107 ar’.

HSE's tillsynskriterie géller for nybyggnation av permanenta byggnader
inom anldggningsomrédet. Det innebér att exponeringstiden, det vill sdga
tiden under risk, &r likvdrdig med anldggningens livstid. En temporér
byggnad diremot exponeras omkring tio veckor vart femte ar. Att rakt av
tillimpa ett kriterie som utformats for en permanent byggnad pé temporéra
byggnader kan bli onddigt konservativt. En forhojd risk med en faktor fem
kan tolereras utan att riskbilden blir alltfér obalanserad. Det ska dock
betraktas som ett undantag som kréver en vardering innan det praktiseras.

Innan ett gransvérde tas 1 bruk ar det ldmpligt att kontrollera vad det ger for
konsekvenser. Ett alltfor konservativt gransvarde kan medfora
suboptimering som ur ett helhetsperspektiv kan vara negativt ur
sdkerhetssynpunkt. Vilka oldgenheter medfor exempelvis stora avstand till
de temporira byggnaderna? Kan det medfora att de inte anvédnds i samma
utstrdckning och paverka underhallsarbetet negativt? Vilka tryck kan man
rimligen dimensionera temporira byggnader f6r? En sadan
konsekvensanalys har inte gjorts. Det kan finnas omstiandigheter dér det
finns skl att avvika frdn de rekommendationer som ges hir. Kriterierna for
tolerabel risk ska dérfor betraktas som riktlinjer och inte som krav.
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12 RESULTAT

Riskkonturer som anger frekvensen for ett overtrycktryck som dverstiger
0,1 bar vid ett ar stationdr drift dr redovisade 1 figur 27.

/ P .~.| ) \\ : eter
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Figur 27  Frekvensen for att overtrycket dverstiger 0,1 bar under ett drs stationdr drift
utan revision. Pilen visar geografisk nord.

Som framgar av figuren sé ar det ganska stora riskavstand det handlar om
for att uppfylla HSE's kriterie for nybyggnation, 10 &r™". Det giller for
temporéra byggnader som klarar dvertrycket 0,1 bar. Tillimpning av valda
gransvarden for tolerabel risk ger en rekommenderad placering av
temporéra byggnader enligt figur 28.
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B rorbjuden placering | Vardering kravs [l Godkand placering

Figur 28  Rekommenderad placering av tempordra byggnader som dr dimensionerade
for att klara belastningen frdan overtrycket 0,1 bar (side-on pressure) orsakat
av en gasmolnsexplosion. Pilen visar geografisk nord.

I det grona omrddet 1 figur 28 dr dr det tilldtet att placera temporéra
byggnader som klarar overtrycket 0,1 bar. En person som befinner sig i en
saddan byggnad utsitts for lika stor risk som en person som befinner sig i en
permanent byggnad dimensionerad enligt HSE's tillsynskriterier. I praktiken
innebdr det att en person kan g fran ett korrekt dimensionerat kontrollrum
till en temporidr byggnad utan att risken fordndras. En byggnadsplacering i
det oranga omradet innebér en riskokning med en faktor fem jamfort med
HSE's kriterier. En sddan 6kning kan tolerereas om omsténdigheterna sa
kréver. Placering inom det oranga omradet maste foregas av en sirskild
virdering.

Ursprungligen var planen att ta fram frekvenser for att trycket 0,04 bar
overskrids. Pa grund av begrinsningar i berdkningsprogrammet Riskcurves
var det bara mgjligt att analysera dvertrycket 0,1 bar. Som framgar av
figur 29 sa &r avstandet till 6vertrycket 0,04 bar betydligt 1angre én for

0,1 bar. Figur 29 visar dvertrycket som funktion av avstandet fran
explosionscentrum efter ett lickage fran topproduktbehallare V-2105.
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Figur 29  Overtryck som funktion av avstdnd firdn explosionscentrum efter giljotinbrott i
anslutningen till topproduktbehdllare V-2105.

Avsténdet fran processomréadets centrum till riskkonturen 10™* &' kan alltsa
fordubblas om overtrycket 0,04 bar utgor grunden for riskkonturerna. Viss
forsiktighet krévs vid approximationer som baseras pa skalning eftersom det
kan ge missvisande resultat. Orsaken &r att tryckkurvan i figur 29 inte ér
likadan for alla explosioner. Det viktigaste budskapet fran figur 29 ar att
riskavstandet 1 hog grad &r beroende av byggnadens tilighet mot dvertryck
frdn gasmolnsexplosioner. Det dr darfor viktigt att veta vilket dvertryck som
de temporira byggnaderna verkligen tal.

13 OSAKERHETER

Analysen har resulterat i frekvenser for att overtrycket 0,1 bar eller hogre
ska uppsté pa grund av gasmolnsexplosion vid olika drifttillstind. Att pasta
att riskkonturerna visar den absoluta sanningen vore formétet.
Osikerheterna i en QRA ér stora, speciellt nir det giller explosioner. Varje
steg 1 en analys &r forknippad med osékerheter, det startar redan vid valet av
omfattning och de avgridnsningar som gors. En analys innebér att det finns
en medvetenhet om riskerna dven om den dr forknippad med osédkerheter.
Risker kan finnas i de omraden som inte analyserats. Ofta krdvs en analys
for att dra en vdlgrundad slutsats. Analysen har avgrinsats till overtryck pa
grund av gasmolnsexplosioner, det vill siga BLEVE, brand, virmestralning
och giftiga gasutslépp har inte analyserats. Dessa forenklingar har varit
nodvindiga. Analysverksamhet dr helt enkelt en process dir varje
riskomrade behandlas i en ordning som bestdms av dess bedomda relevans.
Det ar viktigt att vara medveten om osdkerheter vid riskvirdering.
Osikerheterna géller bade analysen av frekvenser och konsekvenser.
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13.1 Osaékerheter i frekvensanalysen

Analysen baseras péd generiska frekvenser for gasmolnsexplosion vid olika
processenheter enligt API 752, sannolikhet for explosion givet ldckage och
fordelning av hélstorlekar enligt data fran offshoreindustrin. Erfarenheter
fran verkligheten &r att foredra eftersom det dr just verkligheten som
modelleringen ska efterlikna. Det forutsétter dock att raffinaderiet i Lysekil
inte avviker alltfor mycket fran andra raffinaderier i véarlden. Det finns
osidkerheter och de bestar bland annat i att ursprungskéllan till frekvenserna
inte varit tillgédnglig. Analysen har helt enkelt forlitat sig pd att API,
American Petroleum Institute, kvalitetssikrar den information som de
publicerar i sina guider. Det ar ett rimligt antagande. Att dverfora
frekvenserna frin API 752 till processerna i Lysekil &r inte oproblematiskt.
Det kan uppsta tolkningsproblem nér det géller hur processenheter ska
kategoriseras. Kategoriseringen av processenheterna vid raffinaderiet har
gjorts tillsammans med Preem sa att de dverensstimmer med dem som
ndmns 1 API 752. Guiden sédger hur frekventa explosioner dr och det saknas
information om deras storlek. Fordelningen mellan olika lackagestorlekar
och ddrmed explosionsfrekvensens koppling till konsekvensanalysen erhélls
genom statistiska data fran offshoreindustrin och sannolikheten for
explosion givet ett lickage. Eventuella skillnader mellan ldckagets
fordelning pa olika halstorlekar inom offshoreindustrin och
raffinaderiindustrin &r svart att uttala sig om. Branschspecifika data hade
varit att foredra men tyvérr saknas motsvarande databas for
raffinaderiindustrin. Sannolikheten for explosion givet lickage 4r dven det
en kélla till osékerhet. Det paverkar till viss del hur stor andel av
explosionerna som hirstammar fran stora lickage respektive mindre
lackage. Forhédllandet mellan hélstorlekarna beddms dock ha storre
paverkan. Fordelen med angreppssittet dr att det 4r forhallandevis enkelt
och att frekvensen for explosioner kommer att dverensstimma med
observationer fran verkligheten.

13.2 Osékerheter i konsekvensanalysen

Osidkerheterna 1 konsekvensanalysen dverensstimmer vil med de som
ndmns i The ASSURANCE project (Riso, 2002):

1. Scenario completeness and correctness
2. Uncertainty in definition of scenarios / ambiguity

3. Modelling uncertainty, including the description of physical phenomena and the
detailed model characteristics, constants and parameters

4. Input assumptions / boundary conditions / Interface between models
5. Simplifications made throughout the analysis

6. Overall level of “conservatism” of the analyst

I praktiken innebér det bland annat osékerheter vid val av riskkéllor, val av
scenarion och hur lickage och gasspridning modelleras. Manga val dr
tydligt konservativa och ett exempel pa det ar att endast 1ickage med
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tryckkondenserad gas modelleras. Vidare postuleras ldckage och rérbrott vid
tankstutsen till riskkéllan vilket maximerar utflodet av explosionsfarligt
material. Det finns vissa scenarion dér utflédet kan bli ndgot underskattat. I
EFFECTS och Riskcurves gér det inte att simulera utflode frin tva roréndar.
Den storsta osdkerheten beddms vara modelleringen av sjilva explosionen.
Maingden gas som bidrar till explosionen styr effektzonens storlek i hog
grad. Det d4r omojligt att fa en korrekt massandel for varje scenario for alla
vindriktningar och stabilitetsklasser. Att bestimma andelen gas som
medverkar till explosionen baseras pa bedomningar som till en del &r
subjektiva. Med tanke pd osdkerheterna dr det en rimlig hantering. Lika
svart dr det att vélja en ”laddningsstyrka” som &r realistisk. Det ar ocksé
anledningen till att laddningsstyrkan” konservativt valts till 7, vilket
motsvarar stark deflagration. Samtidigt méste man vara medveten om att
multipla explosioner inte beaktas 1 analysen. Osdkerheterna och hanteringen
av dem gor det svart att bedoma graden av konservatism. For att gora en bra
beddmning krédvs en jamforelser med gasmolnsexplosioner som intriffat i
verkligheten.

14 DISKUSSION OCH SLUTSATSER
14.1 Analysmetoden

En riskanalysmetod har tagits fram och tillimpats pé raffinaderiet i Lysekil.
Resultatet utgors av riskkonturer for de 6vertryck som viljs att analyseras.
Riskkonturerna ger frekvensen for att ett specificerat overtryck dverskrids.
Pa sé sitt erhélls ett riskmatt som ar ldmpligt att anvinda som underlag for
att dimensionera och placera temporéra byggnader i samband med revision.
Samtidigt ges dven information om den risk som personal i permanenta
byggnader utsitts for. Ratt anvand bidrar riskanalysmetoden till 6kad
sakerhet.

Genomgéngen av databasen MARS, Major Accident Reporting Systems, 1
bilaga 10 visar att sannolikheten for lackage ar mycket storre vid start av en
anldggning jamfort med stationdr drift. Det kan inte uteslutas att det ar en
viss forhojd sannolikhet dven i samband med stopp. Analysmetoden baseras
pa analystiden ett ar vilket inte pavisar den forhojda risken for ldckage och
explosion. Trots det dr analystiden ett ar [amplig. Motiveringen &r att drsdata
ar mer tillforlitliga och att analysen ar enklare att forsta, tolka och
kommunicera. Vidare dr det enklare att vélja och motivera ett gransvarde for
tolerabel risk. Angreppssittet bor kombineras med att minimera antalet
ménniskor i ndrheten av processomradet i samband med nedsldckning och
start. Det kan dock finnas pedagogiska skl att visa pa den forhojda risken i
samband med revision. I bilaga 11 redovisas en analys som baseras péa den
tid som de temporira byggnaderna &r pé plats i samband med en stor
revision. Den ger en bild av hur risken forédndras under revisionsperioden.

Den metod som anvénts for att & fram frekvenser for lackage och explosion
ar enkel och att foredra jamfort med andra metoder som baseras pa att
kartligga komponenter. Att kartldgga alla komponenter i ett processomrade
stort som 5-6 fotbollsplaner ar inte rimligt och det ger inte heller nadgot
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battre resultat. Den metod som anvénts i analysen kan dock tillimpas pa ett
bittre sitt. Det géller valen av lickagekategorier. Lickage genom ett hal
med diametern 10 mm ger i1 Riskcurves enbart explosion vid stabila
véiderklasser. Det géller dven de ldckage dar 10% av rorets diameter medfor
en liten effektiv flodesdiameter. Lickagekategorierna bor viljas sa att
explosion erhalls oavsett vaderklass. I vilken utstrickning valet av antal
representativa riskkéllor och postulerade lackage paverkar resultatet har inte
kontrollerats. Det dr en fordel om ett dkat antal riskkdllor och postulerade
lackage inte paverkar resultatet nimnvért. Det skulle innebéra att en
forhdllandevis 14g detaljeringsgrad ér tillracklig for att fa ett tillforlitligt
resultat.

Konsekvensanalysen har till viss del styrts av berdkningsverktyget
EFFECTS som i sin tur baseras pa det hollindska regelverket som omfattar
risker for tredje man. Grad av konservatism och om den dr lamplig vid
analys av risker inom anlidggningsomradet dr svért att vardera. Det dr en
avvagning mellan 6nskvérd realism samtidigt som analysen inte far utforas
sa att risken underskattas. Berdkningsprogrammet Riskcurves foljer

”Purple book™ till den grad att det inte gér att berdkna riskkonturer for mer
an overtrycket 0,1 bar. Det dr en begransning som dr svar att forsta eftersom
det i denna analys utgjort ett hinder 1 sékerhetssarbetet.

Analysen dr en av tva oberoende analyser som delvis haft samma uppdrag.
Den andra analysen har gjorts av Shell Global Solution (Shell, 2008). En
jamforelse visar att resultaten for ett ars stationdr drift &r anmérkningsvért
lika. Jimforelsen styrker den riskanalysmetod som anvénts.

Ett specificerat dvertryck fran en gasmolnexplosion &r inte tillrickligt for att
dimensionera en temporér byggnad. Exempelvis krdvs det dven information
om tryckvégens varaktighet. I praktiken krivs att en dimensionerande
gasmolnsexplosion specificeras dir det statiska dvertrycket utgoér en viktig
del.

14.2 Analysen

Slutsatsen av analysen &r att temporéra byggnader som placeras i nirheten
av processomradet bor vara tdliga mot explosioner. Antalet ménniskor i
processomradets ndrhet bor minimeras i samband med nedslédckning och
start. Konventionella temporéra byggnader med ldgre hallfasthet bor
avstandsepareras fran processomradet. Avstandet dr beroende av den
belastning som byggnaderna tl. Det rdder osdkerhet vilket tryck temporira
byggnader klarar. Skillnaden mellan olika kéllor &r anméarkningsvird. Preem
bor klarstélla vilka temporira byggnader som anvénds vid revision och vilka
overtryck de klarar. Analysen baseras pa ett antal forutsittningar och
avgransningar. Bland annat har inte BLEVE analyserats och lickagetiden
fem minuter har anvénts. Det 4r exempel som tillsammans med resultatet
bor utgoéra underlag for utformning av riskhanteringen i samband med
revision. Det giller dimensionering och placering av temporéra byggnader
savil som detektering, larm och evakueringsrutiner.
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P& grund av begransningar i1 berdkningsprogrammet Riskcurves har endast
riskkonturer baserat pd overtrycket 0,1 bar kunnat tas fram. Det &r ett
overtryck som konventionella tempordra byggnader inte klarar.
Riskkonturer baserade pa dvertrycket 0,04 bar hade varit 1dmpligare. Ett
alternativ &r att placera de temporéra byggnaderna efter de riskkonturer som
tagits fram av Shell Global Solution for 6vertrycket 0,05 bar (Shell, 2008).
Eftersom nérhet till processen dr 6nskvird sa ar antagligen det bésta
alternativet att konstruera nya temporéra byggnader med en vél
dokumenterad héllfasthet som ar anpassad efter 6nskad placering.
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1 ANLAGGNINGSBESKRIVNINGAR

For att fa ett storre sammanhang hur anlaggningen fungerar samt dess floden beskrivs hir
raffinaderiets anldggningar kortfattat. I figur 1 beskrivs hur de olika anlédggningarna &r
sammankopplade.

Gas e
L
Lro el Gasanl,_

Nafta

Fotogen

LG

TG

TTG

Aterstod

Figur 1 Raffinaderiets olika processanliggningar
1.1 Raoljedestillationsanlaggningen (210)

I anldggningens destillationstorn destilleras raoljan, olika fraktioner tas ut pa olika hojder av
tornet beroende pd @mnenas olika kokpunkter, se figur 1. Innan rdoljan matas in i tornet
viarmevixlas den med utgaende fraktioner och virms upp i anldggningens tva ugnar, till
omkring 365-375°C. Fraktionerna pumpas sedan till mindre torn, stripper, for att driva av
lattare kolvéten som leds tillbaka in i1 rddestillationstornet. De “strippade” fraktionerna matas
ut 1 olika delar av anldggningen beroende pa fraktion.
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134 °C Litt nafta (LN)

168°C Tung nafta (TN)

183°C Fotogen (FO)

232°C Litt gasolja (LG)
315°C Tung gasolja (TG)

357°C Tung-tung gasolja (TTG)

370°C Aterstods olja (AO)
Figur 2 Raoljedestillationstornets fraktioner samt dess temperatur

Temperaturen frn de olika avdragsbottnarna i figuren dr baserade pa ett manatligt
medelvirde. De olika fraktionerna sektioneras i tornet i ett temperaturintervall vilket gor att
varje fraktion innehaller en stor méngd olika kolviten.

1.2 Aminanlaggningen (270)

I raffinaderiets avsvavlingsanldggningar omvandlas oljans svavel till gasformigt H,S,
divdtesulfid. I aminanldggningen tvittas gasen i ett torn, absorber, genom att gasen gér in i
botten, stiger upp i tornet och méter en strom av kallt amin. Aminets funktion &r att kallt amin
absorberar H,S och varmt amin avger H,S. Det svavelberikade aminet samlas i botten dir det
matas efter virmeviaxling till raffinaderiets regenereringstorn for rening. I regenereringstornet
avges divitesulfiden frdn aminet och gar dver topp till Svavelatervinningsanlaggningen. Det
renade aminet matas sedan till absorbern.

1.3  Svavelatervinningsanlaggningen (260)

Svavelatervinning dr en process dir virme och katalysator anvénds for att atervinna svavlet
fran divétesulfiden som kommer fran aminanldggningens regenereringstorn. Att omvandla
gasformigt svavelvite till flytande astadkoms genom hog temperatur samt reducerad
luftméngd. Processen bildar svaveldioxid vilket sedan kondenseras till flytande svavel.
Processen producerar en del restgaser (tailgas) vilka matas till tailgasanliggningen for
atervinning av resterande svavel. Det flytande svavlet matas sedan till tank for vidare
transport.

1.4 LPG anlaggningen (250)

Anlédggningen matas med LPG som renats i aminanldggningens aminabsorber T-2701. LPG:n
renas pé resterande svavel, merkaptaner samt koldioxid av anldggningens Meroxanldggning.
LPG separeras sedan genom destillation 1 tva steg. I det forsta separeras metan/etan fran
propan/butan, vidare separering mellan propan och butan sker i det andra steget. En viss
atervinning av propan fran behallarna sker med hjilp av anldggningens kylanldggning.

1.5 Naftaavsvavlingsanlaggningen (231)

Anlédggningen har i uppgift att avsvavla nafta, ta bort kvdaveforeningar med hjdlp av vitgas
och katalysator samt att separera latt naftan. Avsvavlingen sker i anldggningens reaktorer.
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Efter avsvavling separeras H,S gasen samt butan och littare i en stripper fran de tyngre létt
nafta komponenterna (C5 och uppat). I nista stripper skiljs C5/C6 ifran C7+. De separerade
kolvitena gar till foljande anldggningar: C1/C2 till Branngasanldggningen, C3/C4 till LPG
anldggningen, C5/C6 till [someriseringsanldggningen och C7+ gér till
platformeranldggningen.

1.6  Platformeranlaggningen (232)

Platforming stér for platina reformering vilket betyder att man anvénder platina som
katalysator for att omforma C7+ naftan frén naftaavsvavlingsanldggningen till reformat som
ar en bensinkomponent. Det som sker under reformeringen ar att det matade flodet som bestér
mest av naftener (ringformad alkan) samt parafiner (alkaner med raka kolkedjor) reformeras
till aromater (ringformad alken) samt isoparafiner (alkan med grenad kolkedja).
Reformeringen gor att oktantalet hojs. For att reformeringen ska dga rum behovs stora
mingder vitgas. Vitgasen erhalls fran det vitgasdverskott som bildas under processen.
Anldggningen har en nyckelroll da den dven distribuerar vitgasoverskottet till raffinaderiets
andra processanldggningar. Anldggningen ateranvinder katalysatormassan i delanlédggningen
CCR.

1.7 Isomeriseringsanlaggningen (233)

Isomerisering dr en process dir man pa katalytisk vidg omvandlar de l4tta komponenterna i
naftan, C5/C6, till bensinkomponenter med hogt oktantal. For att processen ska dga rum
behovs vitgas som distribueras frén platformeranldggningen. Naftan separeras efter
isomeriseringen 1 ett torn (deisohexanizer) dér det lagkokande C5/C6 (isomerat) tas ut pa
toppen samt C7+ (hexat) tas ut fran botten.

1.8 Synsatanlaggningen (280)

Synsatanldggningen &r avsvavlings- samt avaromatiseringsanléggning for MK-1 (anvénds till
miljodiesel, fotogen/gasoljefraktion), LG (latt gasolja), fotogen, TG (tung gasolja) samt
LLCO (lattlatt krackad gasolja). Reningen sker i anldggningens tva reaktorer, en
avsvavlingsreaktor samt en avaromatiseringsreaktor, med hjélp av reaktormassa samt vitgas.
Avaromatisering sker bara ndr anldggningen matas med MK-1 eftersom produkten fordrar en
lag aromathalt for att uppfylla miljospecifikationer.

1.9 Vakuumanlaggningen (220)

Aterstoden fran rdoljeanliggningen som #r ca: 35-40% av rdoljan behandlas vidare i
vakuumanldggningen for att 6ka andelen ldtta produkter. Anldggningen fraktionerar
aterstoden genom att sédnka trycket 1 destillationstornet vilket resulterar 1 att kokpunkten for de
olika fraktionerna sinks och mer gasolja kan tas ut vilket resulterar i produktandelen okar.
Fraktionerna som tas ut fran tornet kallas l4tt vakuumgasolja, LVGO, tung vakuumgasolja,
TVGO, samt Pitch (vakuumaterstod). LVGO samt TVGO matas till ICR anldggningen eller
till tank, Pitchen matas vidare till Visbreakeranldggningen 290 f6r vidare termisk krackning.

1.10 MHC anlaggningen (240)

MHC- anldggning utgor en av raffinaderiets fyra krackeranldggningar. MHC, Mild Hydro
Cracking, dr dven en avsvavlingsanldggning. Avsvavlingen sker i den forsta av anldggningens
tva reaktorer med hjilp av vitgas och reaktormassa. Till MHC matas mestadels med TG (tung
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gasolja) fran tank men dven med VGO (vakuumgasolja) fran Vakuumanlaggningen 220. I
krackern méttas krackningen med vétgas for att inte erhdlla ométtade kolvéten.

1.11 Visbreakeranlaggningen (290)

Visbreakeranldggningen utgor raffinaderiets andra kracker. Genom den termiska spjélkningen
atervinns nafta, gasolja och branngas ur pitchen som biprodukt bildas vistar, aterstod.
Anlidggningen kan ocksad matas direkt med raoljeanliggningens éterstod. Efter fraktionering
matas fraktionerna till olika delar i raffinaderiet for avsvavling. Gasoljan matas till MHC-
anldggningen, nafta gar till Naftaavsvavlingsanldggningen och gasen till aminanldggningen.
Vistarna matas direkt till tank.

1.12 ICR anlaggningen (810)

ICR anldggningen byggdes 2006 for att kunna forddla mer gasolja fran eldningsoljorna
(aterstod) genom sonderslagning av ldngre kolkedjor. Anldggningen ar av samma utférande
som MHC anlidggningen och &r raffinaderiets tredje kracker. Rening sker i forsta reaktorn for
att sedan foljas av krackning i den andra. Matning till anldggningen dr hog och lagsvavlig
vakuumgasolja fran Vakuumanlaggningens produkttankar. Efter fraktionering erhélls gas,
nafta, fotogen samt diesel och UCO (unconverted oil, aterstod). Aterstoden anviinds som
matning till FCC anldggningen.

1.13 HPU anlaggningen (820)

HPU- anldggningen har en nyckelroll i distributionen av vitgas. Anldggningen byggdes
samtidigt som ICR anldggningen for att forse denna med vétgas. Anldggningen forser dven
Naftaavsvavlings- samt Synsatanldggningen med vétgas. Som matning anvénds nafta fran
fraktioneringstornets topp pa ICR anldggningen. Vid framstillning av vitgas kan dven
anldggningen matas med butan frdn LPG anldggningen eller frdn bergrum.

1.14 FCC och gasatervinningsanlaggningen (150)

FCC anlédggningen &r en katalytisk krackningsanldggning och utgor raffinaderiets fjarde
kracker. Sonderslagning av langre kolkedjor till mindre sker pé katalytisk vig med hjélp av
katalysatormassa och vdrme. Katalysatorns inverkan gor att sonderslagningen kan ske under
lagre temperatur. Matningen till anldggningen bestar mestadels av unconverted oil (UCO)
frdn ICR anldggningen samt VGO fran tank. Fraktioner som tas ut fran anldggningen ar nafta,
gasolja samt aterstod (decant). Nafta fraktionerna vidarebehandlas i 170 Nafta-
Meroxanldggningen. Producerad LPG (C3/C4) separeras och matas dérefter till C3/C4
Meroxanldggningen for rening av merkaptaner.

1.15 Nafta-Meroxanlaggningen 170

Anldggningens uppgift dr att omvandla skadliga merkaptanerna i naftan frdn FCC-
anldggningen till disulfider som &r mindre skadligt for den fardiga produkten. Efter rening
matas naftan till tank.

1.16 C3/C4 Meroxanlaggningen 180

C3/C4 Meroxanldggningarna ér tva anldggningar som har i uppgift att avskilja svavelviite,
merkaptaner, karbonyl sulfid samt koldioxid. Flodet kommer till de tvd anldggningarna efter
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separation i FCC-anldggningens C3/C4 splitter. Efter rening gar C4 strommen till
polymeriserings anldggningen och C3 strommen gér vidare till propenanldggningen.

1.17 Polmeriseringsanlaggningen 160

Polymerisering dr en process dédr de ométtade gaserna propen och buten slds samman for att
bilda bensinfraktioner. Processen sker pa katalytisk vdg. Propen samt buten (olefiner,
omittade kolvédten) finns inte vanligtvis i1 rdolja utan bildas under raffineringens
krackningsprocesser. Olefinerna matas till anldggningen fran 180 C3/C4 Meroxanldggningen.
Storsta delen av matningen dr buten samt butan. Méttade kolviten anvénds for att styra hur
reaktiv blandningen skall bli. Reaktionen &r exoterm vilket medfor att om blandningen éar allt
for reaktiv sker en temperatur 6kning. En allt for hog temperatur 6kning leder till
koksbildning och saledes en forkortad livslangd av anldggningens katalysatorer. Produkten
som bildas kallas polybensin och &r en bensin komponent.

1.18 Propenanlaggningen
Propenanldggningens uppgift dr att producera sé rent propen som mdjligt. Propenet matas till

anldggningen fran gasatervinningsanlédggning via C3 Meroxanldggningen for rening. Det
hoghaltiga propenet lagras 1 vétskefas genom trycknedtagning i bergrum.
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2 FLODESSCHEMAN
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Figur 3 Platformer 232-anliggningen
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LPG-T-2506-250-Merox
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FG forbrukare

LPG-V2105-210

FG-Producenter

Anliggningsforteckning
210-Raolje
250- LPG-Merox

Figur 4 Amin 270-anldggningen
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Figur 6 Isomerisering 233-anldiggningen
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Riskanalysmetod tillimpad pa raffinaderiet i Lysekil
Bilaga2 Flodesscheman
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Riskanalysmetod tillimpad pa raffinaderiet i Lysekil
Bilaga2 Flodesscheman

E-2118C/D
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Riskanalysmetod tillimpad pa raffinaderiet i Lysekil
Bilaga2 Flodesscheman
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Figur 16
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Riskanalysmetod tillimpad pa raffinaderiet i Lysekil

Bilaga 3 Identifiering av riskkéllor

3 IDENTIFIERING AV RISKKALLOR

Enhet Beskrivning

FCC-150 anl.

T-1501* Fraktioneringstorn

T-1504 Stripper

T-1503 Primér absorber
T-1505 Sekundar absorber
T-1506 Debutanizer
T-1507 Amin absorber

Funktion

Avskiljer LN fran tyngre

kolvaten

Separerar brianngas (C2-)

fran LN

Tvéttar bort tyngre kolvdten

frén gasen

Tvéttar bort tyngre kolvaten

fran gasen

Avskiljer C4-fran LN

Tvattar rent LPG med amin

Medium

LN/Tyngre

C2-/C3+

C2-/C3+

C2-/LLCO

C4-/C5+

LPG/amin

Zon

Ccoa

Co5

Co5

Co5

Co5

Cco1

Tryck
(Bar)

1,6

14

13

12,5

7,5

13,9

Temp
C)

108**

95

53

52

137

38

Volym (m3)
Gas Viitska
35,5 10,5
21 6
23,5 3,5
63,8 12,2
23,3 57

Matning

In In

660 (26) 51(2)

253 (10)

153 (6)

102 (4) 2st 203 (8)

153 (6)

153 (6) 3 st

76 (3)

Anslutande ror

Gas
Ut

102 (4)

914 (36)

203 (8)
51(2)V

38(1,5)

153 (6)
51(2)V

38(1,5)

153 (6)
51(2)V

38(1,5)

253 (10)
51(2)V

38(1,5)

51(2)v

38(1,5)

In

102 (4) Re
203 (8)
76 (3) Re
203 (8)
153 (6)RE
102 (4)
253 (10)

102 (4)

305 (12R)

102 (4)

305 (12) R

102 (4) Re

76 (3)

76 (3) DEA

Viitska

Ut

356 (14)

253 (10)

406 (16)

253 (10R)

153 (6)

203 (8)

153 (6)

102 (4)

153 (6)

253 (10R)

76 (3)D

76 (3) DEA

Ansl.

enheter

D-1503

D-1506

T-1505

T-1508

D-1508

D-1510

Sim.

aspekter

LN (g)

LPG (v)

LPG (v)

LPG (v)

Ca-(g)

LPG (v)

Andel
LPG vid

sim.

14%

40%

38%

100%

66%
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Riskanalysmetod tillimpad pa raffinaderiet i Lysekil

Bilaga 3 Identifiering av riskkéllor
Enhet Beskrivning Funktion Medium Zon Tryck Temp Volym (m3) Anslutande ror Ansl. Sim. Andel
(Bar) (°0) Matning Gas Viitska enheter aspekter LPG vid
Gas Viitska In In Ut In Ut sim.
T-1512 Splitter Separerar C3- och C4 c3/ca 02 17 100 121 22 153 (6) 406 (16) R 253 (10) 153 (6) Re 356 (14) D-1536 C3(g) 100%
406 (16) R 51(2)V 76 (3) D T-1802 ca(v) 100%
Propen anl.
T-1513 Splitter Separerar brinngas (C2-) c2-/c3 c02 22 58 39,4 6,6 76(3) 51 (2) 51(2)V 76 (3) Re 203 (8) D-1537 C3(v) 100%
fran C3 253 (10) R 153 (6) 76 (3) D T-1514
T-1514 Splitter Separerar propen och propan Propen/propan €02 8 26 559,1 96,9 102 (4) bst 610 (24) R 508 (20) 406 (16) Re 76 (3) D-1538 C3(g) 100%
610 (24) R 76 (3)V 76 (3)D T-1601 C3(v) 100%
508 (20) R
C3/C4 Merox 180 anl.
T-1801 Kaustiktvatt Renar LPG fran H2S LPG/Lut co1 12,9 38 7,9 8,1 76(3)3st 51(2)v 38(1,5)D T-1804 LPG (v) 62%
38 (1,5) 76(3)
T-1804 Extaktionstorn Tvattar bort merkaptaner LPG (C3)/Iut €02 18,2 38 16 4 102 (4) 51(2)Vv 38(1,5)L 76 (3) D-1806 LPG (v) 89%
51(2) 51(2)L
T-1802 Extraktiontorn Tvéttar bort merkaptaner LPG (C4)/Iut Cco1 12,1 38 13,6 54 102 (4) 51 (2)v 38 (1,5)L 38(1,5)L D-1801 LPG (v) 89%
38(1,5) 76 (3)
Polymerisering 160 anl.
T-1601 Tvittvattentorn Tvittar LPG frén NH3 etc LPG/vatten o5 12 35 20,2 7,8 76(3) 51 (2)V 38 (1,5)W 102 (4)W D-1603 LPG (v) 65%
38 (1,5) 76 (3)W
76 (3)
T-1602 Flashtorn Flasha av LPG LPG C05 14,5 93 10,6 54 203(8) 51 (2)v 102 (4) D-1605 LPG (g) 100%
38(1,5) 76 (3) Re LPG (v) 65%
253 (10)
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Riskanalysmetod tillimpad pa raffinaderiet i Lysekil
Bilaga 3 Identifiering av riskkéllor

T-1603 Stabilizer Separera C4- fran C5+ C4-/C5+ co5 11,2 165 16,2 3,8 203(8) 38(1,5) 203 (8) D-1606 ca-(g) 100%
38(1,5) 76 (3) Re 153 (6) R
153 (6)
T-1604 c3/ca Splitter Separerar C3 och C4 c3/ca cos 11,5 80 17,1 3,9 76(3) 51 (2)V 203 (8) R 203 (8) D-1607 C3(g) 100%
38(1,5) 76 (3) Re c4(v) 100%
153 (6)
Platformer 232 anl.
T-2301 Depentaniser Avskiljer C4- fran LN C4-/LN 8 11,1 105 229 51 203 (8) 76 (3)V 153 (6) Re 102 (4) D V-2310 c4-(g) 100%
38(1,5) 406 (16) R 508 (20)
356 (14)
T-2308 Debutanizer Separera C4- fran C5+ C4-/C5+ 7 10,2 135 31,1 7,9 153(6) 203 (8) 305 (12) R 253 (10) V-2371 C4- (g) 100%
51(2) 76 (3) Re
51(2)V
Visbreaker 290 anl.
T-2901* Destillationstorn Avskiljer LN fran tyngre LN/tyngre 15 1 128** 457 (18) 203 (8) 610 (24) 153 (6) Re 406 (16) V-2902 LN (g)
kolviten 203 (8) 51(2)V 153 (6) Re 406 (16) 2st
253 (10) 203 (8) 2 st
203 (8)
153 (6)
76 (3)
T-2903 Stabilizer Avskiljer C4-fran LN C4-/LN 714 7 35 9,5 35 76(3)2st 51(2)V 51(2) Re 153 (6)R V-2905 c4- (g) 100%
153 (6) 203 (8) R 76 (3) V-2308
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Riskanalysmetod tillimpad pa raffinaderiet i Lysekil

Bilaga 3 Identifiering av riskkéllor

Amin 270 anl.

T-2701 Amin absorber

LPG 250 anl.
Merox anl.

T-2506 Kaustiktvatt

T-2507 Meroxtvatt

Gasdtervinning

T-2502 Deetanizer

T-2503 Depropanizer

Isomerisering 233 anl.

T-2304 Stripper

T-2306 Deisohexanizer

24(104)

Renar LPG fran H2S

Renar LPG fran H2S

Tvdttar bort merkaptaner

Separerar branngas (C2-)

fran LPG

Separerar C3 och C4+

Avskiljer C4- fran C5+

Separera C5 fran C6+

LPG/Amin

LPG/Lut

LPG/Lut

C2-/C3+

C3-/Ca+

C4-/C5+

C5/C6+

207

17

17

18,4

18,5

15

12

40

40

38

90

130

115

24,3

4,6

9,3

55,2

39,4

95,1

513,4

7,7

4,4

2,7

12,8

8,6

73,6

153 (6)

76/(3) 2 st

102 (4)

102 (4)

153 (6) 153 (6) 2st

153 (6)

102 (4) 2 st

76 (3) V
51(2)

51(2)V

51(2)V

203 (8)
38(1,5)

76 (3)V

38(1,5)
203 (8)
76 (3)V

38(1,5)V
253 (10)
76 (3)V
38(1,5)

51(2)

51 (2) DEA

38(1,5)L

102 (4) Re

838 (33) R

737 (29) R
102 (4) Re

610 (24) R

102 (4) Re

203 (8) Re

102 (4)
102 (4) DEA

76 (3) L

76 (3)

102 (4)

153 (6)

457 (18)

153 (6)

610 (24)

T-2506

T-2507

V-2507

V-2502

T-2503

V-2503

V-2359

V-2362

LPG (v)

LPG (v)

LPG (v)

LPG (v)

C3(g)
C4 (v)

Ca- (g)

C5 (g)

66%

89%

89%

98%

100%
100%

100%

100%



Riskanalysmetod tillimpad pa raffinaderiet i Lysekil

Bilaga 3 Identifiering av riskkéllor
MHC 240 anl
T-2407* Stripper Avskiljer LN fran tyngre LN/tyngre 11 6 137*%* 305 (12) 102 (4) 76 (3)V 102 (4) 305 (12) V-2413 LN (g)
kolviten 305 (12) T-2408
T-2408* Splitter Avskiljer LN fran tyngre LN/tyngre 11 1 123** 508 (20) 229 (9) 356 (14) 102 (4) Re 356 (14) V-2414 LN (g)
kolvaten 153 (6) 305 (12) 406 (16)
51(2) 153 (6) 153 (6) Re
153 (6) Re
Nafta avsvavling 230 anl.
T-2302 Stripper Avskiljer C4-fran LN C4-/LN 208 10 196 480 84 203 (8) 38(1,5) 356 (14) 457 (18) R 305 (12) V-2313 ca-(g) 100%
76 (3)V 153 (6) Re 508 (20)
T-2505 Amin absorber Renar LPG fran H2S LPG/Amin 4 15 35 13,3 2,7 102 (4) 76 (3) 38 (1,5) DEA 76 (3) DEA V-2505 LPG (v) 66%
51(2)V
T-2310 Splitter Separerar C6- och C7+ C6-/C7+ 713 1,4 156 616,5 95,5 356 (14) 2 st 813 (32) 253 (10) Re 508 (20)R2st  V-2378 5 (g) 100%
76 (3) 813 (32)R2st 356 (14)
203 (8) 102 (4)
Synsat 280 anl
T-2807 Stripper Avskiljer LN fran tyngre LN/tyngre 11 5,9 132** 305 (12) 153 (6) 76 (3)V 305 (12) V-2813 LN (g)
kolviten 203 (8) 253 (10) Re
T-2808 Stripper Avskiljer LN fran tyngre LN/tyngre 11 0,8 172%* 305 (12) 203 (8) 610 (24) 356 (14) V-2855 LN (g)
kolvaten 153 (6) V
T-2803 Vakuumtork Torkar gasoljan, littare (LN) LN/gasolja 10 0,158 136** 253 (10) 51(2) 253 (10) V-2810 LN (g)

over topp
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Riskanalysmetod tillimpad pa raffinaderiet i Lysekil

Bilaga 3 Identifiering av riskkéllor
Réolja 210 anl
T-2101 Destillationstorn Avskiljer LN fran tyngre LN/tyngre 5 1,07 135** 660 (24) 2st 102 (4) 203 (8) 2st 253 (10) 356 (14) 2 st V-2101 LN (g)
kolviten 153 (6)2st 203 (8) 253 (10) 2st 356 (14) 2st
253 (10) 203 (8) 203 (8) 253 (10)2st
914 (36) 305 (12) 4st 457 (18) 2 st
253 (10) 2 st 253 (10) 2 st
305 (12) 2 st 305 (12) 2st
253 (10) 2 st
153 (6)
T-2106 Stabiliser Avskiljer C4-fran LN C4-/LN 4 11 195 226,7 53,3 253 (10) 76 (3)V 610 (24) R 102 (4) D V-2105 ca-(g) 100%
38(1,5) 153 (6) Re 457 (18)
305 (12)
ICR 810 anl.
T-8121 Destillationstorn Avskiljer LN fran tyngre LN/tyngre DO1 0,7 144** 610 (24) 153 (6) 764 (30) 203 (8) Re 305 (12) V-8121 LN (g)
kolvaten 51(2)Vv 305 (12)
51(2) 253 (10) Re 457 (18) Re

* Temperatur samt tryck uppskattat med realtidsprogrammet IP21, vdrdet som anges ar ett 90 dagars medelvarde.

** Gastemperatur i tornets t dvre del
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Riskanalysmetod tillimpad pa raffinaderiet i Lysekil
Bilaga 3 Identifiering av riskkéllor

Enhet Beskrivning Medium
FCC 150 anl.

D-1503 Topproduktbehallare LN/C4-
D-1504 Topproduktbehallare LN/C4-
D-1505 Vétskeavskiljare LN/C4-
D-1506 Topproduktbehallare C2-/C3+
D-1507 Hogtrycksseparator C2-/C3+
D-1508 Topproduktbehallare Cc3/ca
D-1536 Topproduktbehéllare Cc2-/C3
D-1510 Topproduktbehéllare amin/C3
Propen anl.

D-1537 Topproduktbehallare C2-/C3
D-1538 Sugbehdllare Propen/propan
D-1543 Kondensatbehallare Propen
D-1542 Kondensatbehallare Propen
D-4705 Sugbehéllare Propen
D-4703 Behallare Propen
D-4704 Kondensatbehallare Propen
C3/C4 Merox 180 anl.

D-1806 Topproduktbehallare C2-/C3
D-1801 Topproduktbehallare C2-/C3+
Polymerisering 160 anl.

D-1603 Toppbehallare c4
D-1605 Toppbehallare C2-/C3+
D-1606 Toppbehallare c3/ca
D-1607 Toppbehallare C2-/C3

Zon

Ccoa

Co5
Co5
Co5
C05
Cc02

co1

o2
02
Cc02
Cc02
0Off25
0Off25

Off25

o2

co1

Co5

Cos5

Tryck
(Bar)

1,6
1,2
1,2
4,9
13

7,3
16

15,5

22

7,7

14
3
0,1

11,7

17,5

12,5

8,5
13,8
10

12,3

Temp
©0)

a4
30
30
35
40
36
30

38

25
15
30
35

15

28,1

38

38

35
43
43

38

gas

42.5
10
2,7
10

23

10,4

4,5

15

4,6

1,6

6,7

17
27
4,6

13

Volym (m3)

vitska

43

10

23

10

15

15

10

17

27

13

Matning

610
610
508
305
153
203
203

76 (3)

153
508
305
102
153
153

102

102

76

102
203
76

153

Anslutande ror

Gas

762
356
508
356
102
102
102

51(2)V

38
510

76

203

76

102

51

102
102
76

102

Viitska

253
203
76

153
102
305
203

76 (3)

153
153
305
102
102
305

102

76

102

153

203

102

Ansl. Sim.
T-1501 C4-(g)
Ca-(g)
Ca-(g)
T-1504 c3(v)
c3(v)
T-1506 C3 (g)/ Ca(v)
T-1512 c3(v)
c3(v)
T-1513 c3(v)
T-1514 €3 (g) C3 (v)
c3(v)
c3(v)
C3(g)
C3(g)
c3(v)
T-1804 c3(v)
T-1802 C4-(v)
T-1601 ca(v)
T-1602 LPG (v)
T-1603 C3(g) C4 (v)
T-1604 c3(v)

Andel

LPG vid sim.

100%

100%

100%

100%

20%

100%

100%

66%

100%

100%

100%

100%

100%

100%

100%

62%

85%

100%

100%

100%

100%
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Riskanalysmetod tillimpad pa raffinaderiet i Lysekil

Bilaga 3 Identifiering av riskkéllor

Enhet Beskrivning Medium Zon Tryck  Temp Volym (m3) Anslutande ror Ansl. Sim. Andel
(Bar) °C) gas vitska Matning Gas Viitska het pekts LPG vid sim.

Platformer 232 anl.
V-2310 Topproduktbehllare C3-/Ca+ 8 10 40 17 17 305 153 253 T-2301 C3- (g)/ C4 (v) 100%
V-2372 Kloridfélla C3- 7 10,3 38 8,2 76 51 76 C3-(g) 100%
V-2373 Kloridfalla LPG 7 13,5 38 8,2 51 76 LPG (v) 100%
Om T-2308 ar i drift
V-2371 Topproduktbehallare C2-/LPG 7 10 38 2 3 153 76 153 T-2308 LPG (v) 100%
Visbreaker 290 anl.
V-2902 Topproduktbehallare C4-/LN 14 1.2 35 14 14 457 254 203 T-2901 C4-(g) 100%
V-2904 Matningsbehallare C3-/Ca+ 14 7 35 6 7 153 153 102 C3-(g) 100%
V-2905 Topproduktbehallare C3-/Ca+ 14 7 35 5 3 102 76 76 T-2903 C3-(g) C4(v) 100%
V-2906 Kondensatbehallare gas 14 6,6 39 5 153 153 C3-(g) 100%
LPG 250 anl.
Merox anl.
V-2507 Behallare LPG 7 17,6 38 3,65 76 76 T-2507 LPG (v) 100%
Gasdtervinning
V-2505 Topproduktbehallare C2-/LPG 8 15 35 23 24 153 38 203 T-2505 LPG (v) 100%
V-2502 Topproduktbehallare C2-/LPG 8 19 35 3 3 153 153 153 T-2502 LPG (v) 100%
V-2503 Topproduktbehallare C2-/LPG 8 15 40 8 7 203 76 203 LPG (v) 100%
Kyl
V-2514 Behallare C2-/LPG 8 13 38 1,22 2,6 76 51 76 LPG (v) 100%
V-2511 Behallare C2-/LPG 8 5 -35,7 2,05 2,7 76 102 102 LPG (v) 100%
Isomerisering 233 anl.
V-2355 Matningsbehallare C3-/Ca+ 7 8 45 36 36 153 51 203 C3-(g) 100%
V-2359 Topproduktbehallare C2-/LPG 7 12 35 6 6 203 102 153 T-2304 LPG (v) 100%
V-2362 Topproduktbehallare C4-/C5+ 8 0.7 40 18 18 305 51 305 T-2306 C4-(g) 100%
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Riskanalysmetod tillimpad pa raffinaderiet i Lysekil

Bilaga 3 Identifiering av riskkéllor

Enhet

MHC 240 anl.

V-2413

V-2414

S$-2402

S-2401

Beskrivning

Topproduktbehallare
Toppproduktbehallare
Separator

Separator

Nafta avsvavling 230 anl.

V-2308
V-2312
V-2342
V-2313

V-2378

Synsat 280 anl.
V-2855
V-2813
V-2810
V-2852

V-2853

Rdolja 210 anl.
V-2101

V-2105

ICR 810 anl.
V-8120
V-8121
V-8102
V-8103

V-8105

Matningsbehallare
Separator

Separator
Topproduktbehallare

Topproduktbehallare

Topproduktbehallare
Topproduktbehéllare
Topproduktbehéllare
Separator

Separator

Topproduktbehallare

Topproduktbehallare

Toppbehallare
Topproduktbehallare
Separator

Separator

Separator

Medium

C3-/ca+
ca-/c5+
C5-/C6+**

C2-/C3+

Ca-/C5+
Ca-/C5+
C2-/C3+
C3-/ca+

C4-/C5+

C4-/C5+
C3-/Ca+
C4-/C5+
C5-/C6+

C2-/C3+

C4-/C5+

C2-/C3+

C3-/ca+
ca-/c5+
C6-/CT+**
C6-/CT+**

C3-/Ca+

Zon

10

11

11

11

13

11

11

10

16

16

DO1

D1

D02

D02

D02

Tryck
(Bar)

0.8
65,6

63,3

0,35
24
24
10,6

1.4

0.8

0.5
54

54

11

11

7,5
0,5
132
17

16

Temp
©0)

35
38
187

60

38
150
20
38
60

35
35
40
180

45

35

38

35
66
243
242

58

Volym (m3)
gas vitska

6 6

3 3
26,5 32,5
46,4 80
65 66
70 71

7 7

21 22
17 16
11 13

4 3

6 6

7 20,1
6 6

75 75
15 15
14 14
14 14
35 35
46 54
12 12

Matning

253
203 (8)
508

508

203

305

305

305

153

203

305

305

406

253

253

508

305

203

Anslutande ror

Gas

153
76 (3)
305

254

253
153
153
102

76

102

153

305

305

203

76

153

508

406

203

Viitska

153
153 (6)
305

305

253
203
102
253

457

153

76

253

305

203

253

305

253

102

Ansl. Sim.
T-2407 C3-(g)
T-2408 C4-(g)

C5- (g)
LPG (v)
C4-(g)
C4-(g)
LPG (v)
T-2302 C3- (g) C4(v)
T-2310 C4-(g)
T-2808 C4-(g)
T-2807 C3-(g)
T-2803 C4-(g)
C5- ()
C3+(v)
T-2101 C4-(g)
T-2106 LPG (v)
C3-(g)
T-8121 C4-(g)
Cé- (g)
Cé- (g)
C3-(g)

Andel

LPG vid sim.

100%

100%

100%

10%

100%

100%

100%

100%

100%

100%

100%

100%

100%

10%

100%

100%

100%

100%

100%

100%

100%
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Enhet

HPU 820 anl
V-8201

V-8202

Fackelsystemen
D-3702
D-3701
V-8312
D-1901

D-1902

Beskrivning

Sugbehdllare

Sugbehdllare

Offgasbehallare
Offgasbehallare
Offgas behallare
Offgasbehallare

Offgasbehallare

* Andelen C3/C4 valdigt liten
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Medium

C3-/ca+

H2/ca

C4-
C4-
C4-
C4-

C4-

Zon

E02

E02

OFF29
OFF29
OFF30
0off12

0Offo9

Tryck
(Bar)

4,5

3,5D
3,5D
3,5D
3,5D

35D

** Kritisk temperatur for hexan ar 234°C

Temp
©0)

15

15

270
270
180
149

270D

Volym (m3)
gas vitska
7 7
9 8

300
276
380
135

20,85

Matning

102

610

914

762

914

914

Anslutande ror

Gas

51

51

610

914

762

914

914

Viitska

153

Ansl.

C3-(g)

C4 (v)

Ca- (g)
Ca-(g)
C4-(g)
C4-(g)

C4-(g)

(Kritisk temperatur r den temperatur da dmnet befinner sig i gasfas, oavsett tryck)

** Kritisk temperatur for pentan &r 197°C, stérsta delen &r i gasfas.

Andel

LPG vid sim.

100%

100%

100%

100%

100%

100%

100%
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Bilaga4 Sammanstéllning av riskkéllor

4  SAMMANSTALLNING AV RISKKALLOR

Enhet

D-1902

D-1901

D-4705
D-4703
D-4704

D-3702
D-3701

V-8312

T-2701
T-2505
T-2106
V-2105

V-2101
T-2101

V-2372
V-2373
V-2371
V-2507
V-2355
V-2359
T-2308
T-2507
T-2304
T-2306
T-2506

V-2305
V-2306
V-2310
V-2505
V-2502
V-2503
V-2514
V-2511
V-2362
V-2313
T-2301
T-2502
T-2503
T-2302

Beskrivning

Offgasbehallare

Offgasbehallare

Sugbehallare
Behallare
Kondensatbehallare

Offgasbehallare
Offgasbehallare

Offgas behallare

Amin absorber

Amin absorber
Stabiliser
Topproduktbehallare

Topproduktbehallare

Destillationstorn

Kloridfalla

Kloridfalla
Topproduktbehallare
Behallare
Matningsbehallare
Topproduktbehallare
Debutanizer
Meroxtvatt

Stripper
Deisohexanizer

Kaustiktvatt

Separator

Separator
Topproduktbehallare
Topproduktbehallare
Topproduktbehallare
Topproduktbehallare
Behallare

Behallare
Topproduktbehallare
Topproduktbehallare
Depentaniser
Deetanizer
Depropanizer
Stripper

Medium

c4-

Ca-

Propen
Propen
Propen

c4-
c4-

ca-

LPG/Amin
LPG/Amin
C4-/LN
C2-/C3+

C4-/C5+
LN/tyngre

C3-

LPG
C2-/LPG
LPG
C3-/C4+
C2-/LPG
C4-/C5+
LPG/Lut
C4-/C5+
C5/C6+
LPG/Lut

H2/C3+
H2/C3+
C3-/C4+
C2-/LPG
C2-/LPG
C2-/LPG
C2-/LPG
C2-/LPG
C4-/C5+
C3-/C4+
C4-/LN

C2-/C3+
C3-/C4+
C4-/LN

Funktion

Renar LPG fran H2S
Renar LPG fran H2S
Avskiljer C4-fran LN

Avskiljer LN fran tyngre kolvaten

Separera C4- fran C5+

Tvattar bort merkaptaner

Avskiljer C4- fran C5+
Separera C5 fran C6+
Renar LPG fran H2S

Avskiljer C4- fran LN

Separerar branngas (C2-) fran LPG

Separerar C3 och C4+
Avskiljer C4-fran LN

Zon

Off09

Off12

Off25
Off25
Off25

0ff29
0ff29

Off30

204
204
204
204

205
205

207
207
07
07
207
207
207
207
207
207
z07

208
208
Z08
Z08
208
208
208
Z08
208
208
Z08
Z08
208
208

Finger

N N NN

NN

w W W W w w w w w w w

w W W W W W wWw w w w w w w w
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Enhet

V-2308
V-2312
V-2342

V-2413
V-2810
T-2803

V-2414
S-2402
S-2401
V-2855
V-2813
T-2407*
T-2408*
T-2807
T-2808

V-2378
T-2310

V-2902
V-2904
V-2905
V-2906
T-2903

T-2901*

V-2852
V-2853

D-1510
D-1801
T-1507
T-1801
T-1802

D-1536
D-1537
D-1538
D-1543
D-1542
D-1806
T-1512
T-1513
T-1514
T-1804

D-1503
T-1501*
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Beskrivning

Matningsbehallare
Separator

Separator

Topproduktbehallare
Topproduktbehallare
Vakuumtork

Toppproduktbehallare
Separator

Separator
Topproduktbehallare
Topproduktbehallare
Stripper

Splitter

Stripper

Stripper

Topproduktbehallare
Splitter

Topproduktbehallare
Matningsbehallare
Topproduktbehallare
Kondensatbehallare

Stabilizer

Destillationstorn

Separator
Separator

Topproduktbehallare
Topproduktbehallare
Amin absorber
Kaustiktvatt

Extraktiontorn

Topproduktbehallare
Topproduktbehallare
Sugbehallare
Kondensatbehallare
Kondensatbehallare
Topproduktbehallare
Splitter

Splitter

Splitter

Extaktionstorn

Topproduktbehallare

Fraktioneringstorn

Medium

C4-/C5+
C4-/C5+
C2-/C3+

C3-/Ca+
C4-/C5+
LN/gasolja

C4-/C5+
C5-/Co+**
C2-/C3+
C4-/C5+
C3-/Ca+
LN/tyngre
LN/tyngre
LN/tyngre
LN/tyngre

C4-/C5+
C6-/CT+

C4-/LN
C3-/C4+
C3-/C4+
gas
C4-/LN

LN/tyngre

C5-/C6+
C2-/C3+

amin/C3
C2-/C3+
LPG/amin
LPG/Lut
LPG (C4)/lut

C2-/C3

C2-/C3
Propen/propan
Propen

Propen

c2-/c3

c3/c4

C2-/C3
Propen/propan
LPG (C3)/lut

LN/C4-
LN/Tyngre

Funktion

Avfuktar gasoljan, lattare (LN) ver topp

Avskiljer LN fran tyngre kolvaten
Avskiljer LN fran tyngre kolvaten
Avskiljer LN fran tyngre kolvaten

Avskiljer LN fran tyngre kolvaten

Separerar C6- och C7+

Avskiljer C4-fran LN

Avskiljer LN fran tyngre kolvaten

Tvéattar rent LPG med amin
Renar LPG fran H2S

Tvattar bort merkaptaner

Separerar C3- och C4
Separerar branngas (C2-) fran C3
Separerar propen och propan

Tvattar bort merkaptaner

Avskiljer LN fran tyngre kolvaten

Zon

Z09
Z09
Z09

Z10
710
710

711
Z11
Z11
Z11
Z11
711
711
711
711

713
713

714
714
714
714
714

Z15

716
716

ZCo1
ZCo1
ZCo1
ZC01
ZC0o1

ZC02
ZC02
ZC02
ZC02
ZC02
ZC02
ZC02
ZC02
ZC02
ZC02

Z2C04
Z2C04

Finger
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Bilaga4 Sammanstéllning av riskkéllor

Enhet

D-1607
D-1504
D-1505
D-1506
D-1507
D-1508
D-1603
D-1605
D-1606
T-1504
T-1503
T-1505
T-1506
T-1601
T-1602
T-1603
T-1604

V-8120
T-8121
V-8121

V-8102
V-8103
V-8105

V-8201
V-8202

Beskrivning

Toppbehallare
Topproduktbehallare
Vatskeavskiljare
Topproduktbehallare
Hogtrycksseparator
Topproduktbehallare
Toppbehallare
Toppbehallare
Toppbehallare
Stripper

Primar absorber
Sekundar absorber
Debutanizer
Tvattvattentorn
Flashtorn

Stabilizer

C3/C4 Splitter

Toppbehallare
Destillationstorn

Topproduktbehallare

Separator
Separator

Separator

Sugbehallare
Sugbehallare

Medium

Cc2-/C3
LN/C4-
LN/C4-
C2-/C3+
C2-/C3+
c3/c4

c4
C2-/C3+
c3/ca
C2-/C3+
C2-/C3+
C2- /LLCO
C4-/C5+
LPG/vatten
LPG
C4-/C5+
c3/ca

C3-/C4+
LN/tyngre
C4-/C5+

C6-/CT+**
C6-/C7+**
C3-/Ca+

C3-/Ca+
H2/ca

Funktion

Separerar branngas (C2-) fran LN
Tvéttar bort tyngre kolvaten fran gasen
Tvattar bort tyngre kolvaten fran gasen
Avskiljer C4-fran LN

Tvattar LPG fran NH3 etc

Flasha av LPG

Separera C4- fran C5+

Separerar C3 och C4

Avskiljer LN fran tyngre kolvaten

Zon

ZC05
ZC05
ZC05
ZC05
ZC05
ZC05
ZC05
ZC05
ZC05
ZC05
ZC05
ZC05
ZC05
ZC05
ZC05
ZC05
ZC05

ZD01
ZD01
ZD01

ZD02
ZD02
ZD02

ZE02
ZE02

Finger

0O 0O 0O 00 00 0O 00 00 00 00 00 00 00 00 00 00 00

~
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Tabell 1  Riskkdillornas fordelning med avseende pd processzon

Zon Antal riskkallor Andel Finger
204 4 0,037736 2
Z05 2 0,018868 2
z07 11 0,103774 3
Z08 14 0,132075 3
Z09 3 0,028302 3
Z10 3 0,028302 4
Z11 9 0,084906 4
Z13 2 0,018868 5
Z14 5 0,04717 5
Z15 1 0,009434 5
Z16 2 0,018868 6
ZCo1 5 0,04717 9
ZC02 10 0,09434 9
ZC04 2 0,018868 8
ZC05 17 0,160377 8
ZD01 3 0,028302 7
ZD02 3 0,028302 7
ZEO02 2 0,018868 6
OFFZON 8 0,075472
Summa 106

Tabell 2 Riskkdllornas placering med avseende pd processfinger

Finger Antal riskkallor Andel

2 6 0,056604

3 28 0,264151

4 12 0,113208

5 8 0,075472

6 4 0,037736

7 6 0,056604

8 19 0,179245

9 15 0,141509

Offsite 8 0,075472
Summa 106
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4.1 Karta over processomradet
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Figur 17 Processomradet och dess uppdelning i fingrar och zoner. Markerade zoner dr de fem zoner som
innehdller flest riskkdllor med avseende pd gasmolnsexplosioner
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5 BERAKNING AV BROTTFREKVENSER MED ”"PURPLE BOOK”

Det finns olika sitt att fa fram frekvenser for lackage. Ett sétt dr att anviinda generiska data
och summera frekvenser for ldckage fran olika typer av komponenter. Hér redovisas en analys
av en processenhet och resultatet jaimfors med explosionsfrekvenser enligt API 752.

Tre kéllor for kvantifiering av lickage har identifierats. Det dr den holldndska ”Purple book™
(VROM, 2005), brittiska databasen FRED (HSE) samt en artikel som beskriver delresultat
fran en studie baserad pa lackagestatistik fran Hydrocarbon Releases Database

(Spouge, 2005). Studien &r utférd av DNV tillsammans med initiativtagarna Statoil, Norsk
Hydro och underkonsulterna Scandpower och Safetec.

Det ar framst ”Purple book™” som anvénts fa fram frekvenser for lackage under ett ar med
stationdr drift. Databasen FRED var inget alternativ eftersom applikationen inte fungerat pa
de datorer som varit tillgdngliga. For vissa komponenter som inte omfattas av ’Purple book”
har data fran Spouge s artikel anvénts (Spouge, 2005).

Tabell 3 Lickagefrekvenser for olika rérdimensioner enligt “purple book” (VROM ,2005)

Nominell diameter, Giljotinbrott, m™ ar™ Léi_f:lfa_ge 10 %,
mm m  ar
@ <75 1-10° 5:10°
75<@ <150 3107 2:10°
@ > 150 1107 510"

Momentant rorbrott, giljotinbrott, medfor en lackagearea motsvarande rorets diameter och ett
lackage motsvarar en effektiv diameter av 10 % av nominell rérdiameter, dock maximalt 50
mm.

Tabell 4  Lickage frekvenser for olika typer av tankar

Tankar Giljotinbrott Lackage Kontinuerligt
10 % 10 mm

Trycktank" 5107 ar” 5107 ar” 1-10° ar”

Processtank" 510° ar” 510° ar” 1-10™ ar”

1) En trycktank definieras som en forvaringstank dér trycket &r avsevért mer dn 1 bar absolut. En processtank
definieras som en tank dar dmnets fysisika egenskaper dndras. Exempel pa processtankar &r
destillationstorn, kondensorer och filter. Tankar ddr enbart vitskenivan dndras kan betraktas som
trycktankar.
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Tabell 5  Ldckage frekvenser for olika komponenter.

Komponent Giljotinbrott Lackage Kontinuerligt
10 % 10 mm

Pumpar 1-10™ ar” 510 ar”

Ventiler* 2:10° ar” 2:10™ ar”

Varmevéxlare 5107° ar" 5107° ar” 1-10° ar”

Luftkylare* 7-10° ar” 110 ar”

*Frekvenserna tagna fran Spouges artikel.

Nedan presenteras beréknade lackagefrekvenser for riskkéllorna i processenheten FCC som 1
API 752 bendmns “cat cracker unit”. Riskkéllorna har bedomts att vid lackage kunna leda till
en gasmolnsexplosion.
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Riskkilla Komponent GB (ar") 10% (ar™) 10mm (ar™)

D-1506 Ror 153mm/20m 2,00E-06 1,00E-05
76mm/20m 6,00E-06 4,00E-05
203mm/20m 2,00E-06 1,00E-05
Ventil 1 st 2,00E-06 2,00E-04
Pump 1 st 1,00E-04 5,00E-04
Luftkylare 1 st 7,00E-05 1,00E-03

Trycktank 1 st 5,00E-07 5,00E-07 1,00E-05

1,83E-04 1,76E-03 1,00E-05
T-1503 Ror 203mm/30m 3,00E-06 1,50E-05
153mm/35m 3,50E-06 1,75E-05
102mm/40m 1,20E-05 8,00E-05
Ventil 2 st 4,00E-06 4,00E-04
Pump 2 st 2,00E-04 1,00E-03
Luftkylare 1 st 7,00E-05 1,00E-03

Processtank 1 st 5,00E-06 5,00E-06 1,00E-04

2,98E-04 2,52E-03 1,00E-04
D-1507 Ror 153mm/20m 2,00E-06 1,00E-05
254mm/10m 1,00E-06 5,00E-06
Ventil 1 st 2,00E-06 2,00E-04
Pump 1 st 1,00E-04 5,00E-04

Trycktank 1 st 5,00E-07 5,00E-07 1,00E-05

1,06E-04 7,16E-04 1,00E-05
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Riskkilla Komponent GB (ar") 10% (ar™) 10mm (ar™)
T-1504 Ror 153mm/30m 3,00E-06 1,50E-05
203mm/5m 5,00E-07 2,50E-06
305mm/5m 5,00E-07 2,50E-06
Ventil 1 st 2,00E-06 2,00E-04
VVX 2 st 1,00E-04 1,00E-04 2,00E-03
Processtank 1 st 5,00E-06 5,00E-06 1,00E-04
1,11E-04 3,25E-04 2,10E-03
D-1508 Ror 102mm/630m 1,89E-04 1,26E-03
153mm/40m 4,00E-06 2,00E-05
203mm/10m 1,00E-06 5,000E-06
Ventil 2 st 4,00E-06 4,00E-04
Pump 2 st 2,00E-04 1,00E-03
VVX 2 st 1,00E-04 1,00E-04 2,00E-03
Trycktank 1 st 5,00E-07 5,00E-07 1,00E-05
4,99E-04 2,79E-03 2,01E-03
T-1506 Ror 156mm/30m 3,00E-06 1,50E-05
254mm/20m 2,00E-06 1,00E-05
305mm/20m 2,00E-06 1,00E-05
VVX 2 st 1,00E-04 1,00E-04 2,00E-03
Processtank 1 st 5,00E-06 5,00E-06 1,00E-04
1,12E-04 1,40E-04 2,1E-03
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Tabell 6  Sammanlagd frekvens for olika lickage kategorier samt sannolikheten for
explosion givet ett visst ldckage.

Riskkalla Giljotinbrott Lackage Kontinuerligt
(ar’) 10 % (ar™) 10 mm (ar™)
D-1506 1,83E-04 1,76E-03 1,00E-05
T-1503 2,98E-04 2,52E-03 1,00E-04
D-1507 1,06E-04 7,16E-04 1,00E-05
T-1504 1,11E-04 3,25E-04 2,10E-03
D-1508 4,99E-04 2,79E-03 2,01E-03
T-1506 1,12E-04 1,40E-04 2,10E-03
Summa 1,31E-03 8,24E-03 6,33E-03
Sannolikhet for 0,09 0,008 0,002
explosion givet
lackage
Frekvens for 1,179E-04 6,59E-05 1,27E-05
explosion

Frekvensen for en gasmolnsexplosion i FCC enheten 1,96E-04

Frekvensen for explosion for respektive lickagekategori har erhallits genom att multiplicera
lackagefrekvensen med sannolikheten for explosion givet lickage. Den totala frekvensen for
explosion i FCC enheten ar 1,96E-04 ar'. Enligt API 752 4r denna frekvens 6,5E-04 ar
(APL,2003). Frekvensen &r baserad pd storre gasmolnsexplosioner som har rapporterats in till
databaserna: OSH, MHIDAS, ESLD (Engineering Services Loss Database) och Worldwide
Refining Report samt en uppskattning av antalet raffinaderiar.

5.1 REFERENSER TILL BILAGA 5

API (2003), Management of Hazards Assoociated with Loocation of Prcess Plant Buildings,
American Petroleum Institute, API Recommended Practise 752

HSE, The failure and event data website (FRED), Health and Safety Executive, Databasen dr
offentlig och kunde 2008-08-20 himtas frin <www.failurerates.info>

Spouge (2005), New Generic Leak Frequencis for Process Equipment, Process Safety
Progress vol. 24 no. 4

VROM (2005), Guidelines for quantitative risk assessment, The department of Housing
Spatial Planning and the Environment (VROM), Publication Series on Dangerous Substances
(PGS 3)
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6 VADERSTATISTIK FRAN MASEKAR 1996-2005

Hans Backstrom vid SMHI har gjort en analys av stabilitet, vindhastighet och vindriktningar fran Maseskér utanfor Orust, som &dr den nérmaste
véderstationen. Materialet omfattar data mellan 1996 och 2005. Mitningarna fran Méseskédr har kompletterats med molnobservationer och
markytans tillstdnd frdn Séve samt aerologiska observationer fran Landvetter. Vinduppgifterna &r direkt uppmétta medan den statistiska
stabiliteten har berdknats med resistansmetoden. Véaderklasserna har grupperats enligt indelningen i ”Purple book™ Appendix 4B. Formen pa
tabellen avviker ndgot frdn vad som levererats av SMHI. Anledningen &r att meteorologer anger vindriktning fran det viderstreck det bldser fran
medan Riskcurves kriver sannolikheten for att det bléser till en vindsektor.

Tabell 7 Sannolikheter for stabilitetsklass, vindhastighet och vindriktning uppdelade pa dag och natt som har anvdnts i analysen.

‘Windsectors (clock-hours direction)

Stabilty Class Wind... | Day Might 1 2 3 4 5 B 7 g 9 10 11 12 Tatal
B (Urnstable) 42 320 000 1361 1490 1279 1082 836 492 2.79 1897 5457 257 7.4 1229
D (Meutral) 1.7 040 ooo 953 1086 959 959 548 B85 0 685 685 0 822 1370 822 410
D (Meutral) 42 BED 080 1359 999 615  T40 924 B8 455 523 683 BM 543 1346

D (Meutral) 8§49 2970 2300 1115 1741 1409 | 422 422 | 256 350 B85 970 | 647 883 1100
E (Stabile) 42 810 2280 813  9M 682 622 685 | 789 1017 1084 1013 1015 TFO5 @ 645
F (%ery Stable) E.18 5.36 687 828 923 1132 T84 1049 845

I -----““—
o Taw om0l Note: Allrumbers are percertages|

41(104)



Riskanalysmetod tillimpad pa raffinaderiet i Lysekil
Bilaga 7 Beskrivning av parametrar i EFFECTS 7.4

7  BESKRIVNING AV PARAMETRAR | EFFECTS 7.4

Nedanfor sker en beskrivning av de parametrar som anvénds vid de olika modellerna i EFFECTS samt hur dessa vérden har tagits fram.

Parameter Beskrivning Val

Chemical name Val av dmne som ska simuleras @)

Use reprensentative Val av tidsintervall for berdkning av utdata. Tva val: medelvérde baserat pa Medelvirde baserat pa

step den tid det tar att tomma de forsta 20 % av tanken, medelvérde baserat pa den tid det tar att tdmma
den tid det tar att tomma de andra 20 % av tanken. Forsta intervallet de forsta 20 % av
anvinds vid berdkning av spridning av briannbara gaser det andra for toxisk tanken,
gasspridning®.

Type of release Val av var lackaget sker. Tva olika val: Lackage pa tank eller lickage pé Léackage pa tank (2)
angransade ror.

Hole diameter Halets diameter (D)

Hole rounding Val av kontraktionskoefficient, tre val 0,62 for skarpa hal, 1,0 for runda hal Val av kontraktions-
och vilj sjélv. koefficient sker i linje

med purple book: 0,62
for giljotinbrott 1,0 for
10 % och 10 mm hal.

Height difference Hojdskillnaden mellan hélets 6ver- och underkant. Vid ett bottenhal sétts Noll, alla hal simuleras
between pipe entrance denna parameter till noll ske frén botten av
and exit tanken/tornet.
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Parameter

Beskrivning

Val

Vessel volume

Behallarens totala volym

(1)

Vessel type

Behallarens utseende, tre val: vertikal-, horisontell cylinder eller sfér.

For simulering av torn
valjs vertikal cylinder
och for behallare
horisontell cylinder.

determination

tryck.

Height/length cylinder Hojden respektive ldngden av det valda systemet. )

Filling degree Vitskevolymens andel i systemet. 1

Expansion type Val av expansion, tre val: Adiabatisk (inga vdarme forluster), Isotermisk Adiabatisk (2)
(konstant temperatur) och polytropisk (en blandning av adiabatiskt och
isotermiskt system)

Pressure inside vessel Hur man viljer att ange trycket for systemet, tva val: angtrycket samt valbart Angtrycket viljs for de

system dér detta
representerar det
verkliga trycket i
systemet. [ ovriga fall
viljs ett separat tryck.

Initial temperature in
vessel

Begynnelsetemperatur i systemet

(1)

duration

dr angiven simulerings tid.

Type of calculation Hur lénge simuleringen ska fortga, tva val antingen tills behallaren ar tomd Tidsbestdmt ldckage
eller tidsbestamt lackage.

Time t after start release | Hur ldnge simuleringen ska hélla pa. 300s (3)

Representative release Representativt killflode baserat pa ett medelvirde Medelvardet dr baserat pa Utdata fran TPDIS

rate den tid det tar for de forsta 20 procenten av massan att licka ut.

Representative outflow Léackagets varaktighet, grundar sig p& det representativa flodet, maximal tid Utdata fran TPDIS
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Parameter Beskrivning Val
Representative Representativ temperatur baserat pé ett medelvarde. Medelvérdet ar baserat Utdata fran modellen
temperature pa den tid det tar for de forsta 20 procenten av massan att lacka ut. TPDIS

Representative pressure

Representativt tryck baserat pa ett medelviarde. Medelvirdet ar baserat pa den
tid det tar for de forsta 20 procenten av massan att licka ut.

Utdata fran modellen
TPDIS

Representative vapour
mass fraction

Representativ andel anga, baserat pa ett medelvirde. Medelvérdet ar baserat
pa den tid det tar for de forsta 20 procenten av massan att 1acka ut.

Utdata fran modellen
TPDIS

humidity

Height leak above ground | P& den hojd 6ver marken lackaget sker @)

level

Ambient temperature Omgivningens temperatur 8°C (Preemy)
Ambient relative Omgivningens relativa fuktighet 74% (Preemy)

Liquid mass fraction

Andelen vitska i plymen

Utdata fran modellen
Spray release

Net mass flow to air

Beriknat massflode som sprids till luften.

Utdata fran modellen
Spray release

Diameter jet

Berénad jetdiamter

Utdata fran modellen
Spray release

(1) Varierar beroende pa vilken riskkilla det dr. Virdet pa parametrarna volym, fyllnadsgrad, tryck samt temperatur &r baserat pa uppgifter fran Preem.
Parametrarna hojd, bredd, lackage hojd ar hdmtat fran cad-ritningar dver de olika systemen. Vid volym- och fyllnadsberdkningar for riskkédllorna

V-8103 och S-2401 har bottenvolymen berdknats med hjalp av cad-ritningar. For specifika virden hanvisas till Bilaga 10.

(2) Konservativa antaganden. Valet att simulera lidckaget pa tanken istéllet for pa roret har valts for att simulera ett storre lickageflode da
programmet inte tar hansyn till att lackaget i verkligheten sker fran tva hall.

(3) Simuleringstiden 300 sekunder har antagits da statistik visar att de flesta gasexplosionerna har 4gt rum under denna tidsrymd. (Koschy et al 1995)
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8 RAPPORTFIL FRAN SIMULERINGAR | EFFECTS 7.4

Project : T-1601

—————————————— START OF SESSION 1 MODEL 1 ("mYBTPDIS", SCENARIO CALCULATION) -—-——————————————-—

Case description.......
Chemical name..........

Use representative step

Type of release........
Hole diameter..........
Hole rounding..........
Discharge coefficient

Height difference between pipe entrance and exit...

Vessel volume
Vessel type.......
Height cylinder...
Filling degree....
Expansion type.........

Pressure inside vessel determination.
Initial temperature in vessel...

Type of calculation

Time t after start release............iiiiiiiininnnnnnnnnnnn.

RESULTS

Initial mass in vessel.

Initial (vapour) pressure in vessel..
Time needed to empty vessel
Mass flow rate at time t........
Total mass released at time t...
Pressure in vessel at time t....

Temperature in vessel at time t......... ..o,
Exit vapour mass fraction at time t..........cciiiiiiiii...
Mass of liquid in vessel at time t...... ... i,
Mass of vapour in vessel at time t........... ...,
Height of liquid at time t.....uii ittt einneennns
Filling degree at time ...ttt ittt ittt nnnns
Pressure at pipe exit at time t........... ... i,
Temperature at pipe exit at time t............ ... ...

Maximum mass flow rate.

Representative release rate.........oiiiiiiiiiiiiniinnann
Representative outflow duration.............oiiiiiiiinnnn.
Representative temperature..........co. it

Representative pressure

Representative vapour mass fraction................. .00

,,,,,,,,,,,,,, START OF SESSION 1 MODEL 2

Case description.......
Chemical name..........

Mass flow rate of the source........... ... ... ... ... ..

Exit temperature.......
Exit pressure..........

Exit vapour mass fraction........ ..o

Hole diameter..........

Height leak above ground level..

Ambient temperature....

Ambient relative humidity...........o i,

RESULTS

AFTER FLASHING AND

Nett mass flow to air (jet)

Temperature jet/cloud..
Diameter jet/cloud

Nett mass flow rained out

RAINOUT liquid mass fraction...

TPDIS (two phase bottom vent from a
pipeline) (202)

5.06

Yellow Book (CPR-14E), 3rd edition
1997, Chapter 2 and Modelling source
terms for the atmospheric dispersion
of hazardous substances, Jaakko
Kukkonen

T-1601 GB

Propane

First 20% average (flammable)
Release through hole in vessel

76 mm

Sharp edges

0.62 -

0m

28 m3

Vertical cylinder

11.8 m

25.7 %

Adiabatic

Use vapour pressure

35 °C

Calculate until specified time

300 s

3871.1 kg
12.175 Bar
167.42 s
0.88221 kg/s
0 kg

1.0272 Bar
-41.772 °C

1.0272 Bar
-41.824 °C
92.308 kg/s
91.656 kg/s
42 s

34.418 °C
12.132 Bar

("mYBNewSprayRelease", SCENARIO CALCULATION) -------

Spray release (90)

5.03

Yellow Book CPR14E, Page: 2.105 /
2.112, Section: 2.5.3.7 [Finite
duration spray releases] / 2.5.3.8
[Instantaneous release of
pressurised liquefied vapours]
T-1601 GB

Propane

91.656 kg/s

34.418 °C

12.132 Bar

41.779 %
59.6 kg/s
-42.25 °C
0.41158 m
0 kg/s

—————————————— START OF SESSION 2 MODEL 1 ("mYBTPDIS", SCENARIO CALCULATION) --=--—-—————————————

Case description.......
Chemical name..........

TPDIS (two phase bottom vent from a
pipeline) (202)

5.06

Yellow Book (CPR-14E), 3rd edition
1997, Chapter 2 and Modelling source
terms for the atmospheric dispersion
of hazardous substances, Jaakko
Kukkonen

T-1601 10%

Propane
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Use representative step.........iiiiiiiiiiiiiiiiiiinennn.
Type Of FeleasS@ ..ttt
Hole diameter
Hole rounding
Discharge coefficient
Height difference between pipe entrance and exit .
Vessel VOLUME. ..ttt ittt ittt ittt ittt e it et eiae s
VESSel YD et e e e
Height cylinder.

Filling degree..
Expansion type
Pressure inside vessel determination
Initial temperature in vessel
Type of calculation........uiiiii it iiiiiiinneennns
Time t after start release........iiiiiinintinnnnnnnnennnns

RESULTS

Initial mass in vessel. ...ttt
Initial (vapour) pressure in vessel
Time needed to empty vessel
Mass flow rate at time t....
Total mass released at time t... .
Pressure in vessel at time t....... ... ... ...,
Temperature in vessel at time t........iiiminiiinneennnennns
Exit vapour mass fraction at time t.............. ... ... ...
Mass of liquid in vessel at time t..........ciiiiiiiiinn.
Mass of vapour in vessel at time t..
Height of liquid at time
Filling degree at time t
Pressure at pipe exit at
Temperature at pipe exit
Maximum mass flow rate
Representative release rate
Representative outflow duration.
Representative temperature..............iiiininnnnnnnennnnns
Representative pressure.........uittiiittiniteennneennnnanns
Representative vapour mass fraCtion.............c.ceveeennnenen.

—————————————— START OF SESSION 2 MODEL 2

Case desSCripPtion. .. ittt ittt ittt ettt ettt et et
Chemical Mame. .. ..ttt it ettt i it e et
Mass flow rate of the source
Exit temperature
Exit pressure...........

Exit vapour mass fraction
Hole diameter. .ottt it ittt eenneeanan
Height leak above ground level..
Ambient temperature . .
Ambient relative humidity........ouiiiiiiiiii e

RESULTS

AFTER FLASHING AND RAINOUT
Nett mass flow to air (jet)
Temperature jet/cloud
Diameter jet/cloud .....

Nett mass flow rained out

liquid mass fraction...

,,,,,,,,,,,,,, START OF SESSION 3 MODEL 1

T =T e o
Reference. ... e e e e e

Case description
Chemical name
Use representative step.
Type of release
Hole diameter. . ..u ettt iniii ittt it it eanenanns
HOLe FOUNAING. s vttt sttt ettt et ettt e eee e e eee e eeae e eeneeennnn
Discharge coefficient...... ...,
Height difference between pipe entrance and exit
Vessel volume. .......oiiiiiiiiiiiiinnnnnnnnnnn.
Vessel type.
Height cylinder. . . . . . . . . . .
Filling QE0TE . vt v vttt et ittt ettt e e et ettt tee e iaeeeennn
EXPansSion LypPe. it it i i e e
Pressure inside vessel determination
Initial temperature in vessel.
Type of calculation . . . . . . .
Time t after start release........iiiiiiiiniinnnnennnnennnns

RESULTS

Initial mass in vessel.. ...ttt
Initial (vapour) pressure in vessel.
Time needed to empty vessel . . . . .
Mass flow rate at time t........iuiuiiiiriiinnnnnnnnnns
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First 20% average (flammable)
Release through hole in vessel
7.6 mm

Rounded edges

1 -

0m

28 m3

: Vertical cylinder

11.8 m

25.7 %

Adiabatic

Use vapour pressure

35 °C

Calculate until specified time
300 s

3871.1 kg
12.175 Bar
10307 s
1.4768 kg/s
444.15 kg
11.983 Bar
34.336 °C

2997.1 kg
449.25 kg
2.6397 m
22.37 %
12.106 Bar
34.336 °C
1.4888 kg/s
1.4877 kg/s
300 s
34.937 °C
12.296 Bar

("mYBNewSprayRelease", SCENARIO CALCULATION) —--—-————————————————

Spray release (90)

5.03

Yellow Book CPR14E, Page: 2.105 /
2.112, Section: 2.5.3.7 [Finite
duration spray releases] / 2.5.3.8
[Instantaneous release of
pressurised liquefied vapours]
T-1601 10%

Propane

1.4877 kg/s

34.937 °C

12.296 Bar

o3 o de
g

g0 Ww o
EiNel

40.646 %
0.97 kg/s
-42.25 °C
0.056832 m
0 kg/s

("mYBTPDIS", SCENARIO CALCULATION) ---------———-————--—

TPDIS (two phase bottom vent from a
pipeline) (202)

5.06

Yellow Book (CPR-14E), 3rd edition
1997, Chapter 2 and Modelling source
terms for the atmospheric dispersion
of hazardous substances, Jaakko
Kukkonen

T-1601 10mm

Propane

First 20% average (flammable)
Release through hole in vessel

10 mm

Rounded edges

1 -

0m

28 m3

Vertical cylinder

11.8 m

25.7 %

: Adiabatic

Use vapour pressure

35 °C

Calculate until specified time
300 s

3871.1 kg
12.175 Bar
6055.1 s
2.5403 kg/s
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Total mass released at time t......... ... i,
Pressure in vessel at time t....
Temperature in vessel at time t.
Exit vapour mass fraction at time t.. .. . .. .
Mass of liquid in vessel at time t..........ciiiiiiiiinnan.
Mass of vapour in vessel at time t.........ciiiiiiiiinnenn
Height of liquid at time t.........c.iuuiiiiiiiiiiiinnennn.
Filling degree at time t...... ...
Pressure at pipe exit at time t.......coiiiiiiiiiiiiiinnn.
Temperature at pipe exit at time t..........iiiuiiiinnnennn.
Maximum mass flow rate..........oiiuiiiiiin s
Representative release rate.........iiiiiiiiiiiiiiininanns
Representative outflow duration........c...eeuiieennnennnnnenn
Representative temperature............iuuiiiiiiiiinnnnnnnnns
Representative pressure.........oittiiittinineennneennnnnnnn
Representative vapour mass fracCtion.............ceuveeunnenen.

START OF SESSION 3 MODEL 2

Case desCription. ...ttt ittt ittt
Chemical NMame. .. ..ttt i i i it et e i
Mass flow rate of the source............. ... ... ... ... ... ...,
EXIt LemMPeratuUre. vttt ittt ittt tnneennneenn
EXLIt PresSsSUre. ...ttt ittt it e et e e
Exit vapour mass fraction.............. ... ... ... . .,
Hole diameter. .ottt it it iii e
Height leak above ground level..........oieuuiniiinneennnennns
Ambient temperature............i.iiiiiiiiiiiii i i i e
Ambient relative humidity........ouiiiiiiiiii e

RESULTS

AFTER FLASHING AND RAINOU
Nett mass flow to air (jet)
Temperature jet/cloud......
Diameter jet/cloud ......
Nett mass flow rained out

liquid mass fraction...

Project T-1514
______________ START OF SESSION 1 MODEL 1

B ok o o
Reference.

Case desCription. .. ittt ittt ittt ittt et
Chemical MamMe. ..u.uttiit ettt ittt eeneeeanneennns
Use representative Step..........iiitiitiitniinnnennennann,
TypPe Of TElEaSE. ittt ittt it ittt ittt ittt enenenns
Hole diameter. vttt ittt it e it
Hole rounding.......iiiiiiiiiiiiiiit e
Discharge coefficient... ..ottt inneennns
Height difference between pipe entrance and exit............
Vessel VOLUME. ..ttt ittt ittt ittt ittt e i it eiae e
B ==L R ol o1
Height Cylinder. ...ttt ittt ittt te et eiaeeeenns
Filling degree. .ottt it it i e
EXPANSION LD it ittt ittt ettt ittt ettt et e
Pressure inside vessel determination........................
Initial temperature in vessel...........c.iiiiiiiiiinnnnnnnnn
Type of calculation. ...,
Time t after start release........iiiiiiiininnnnnnnnnnennnns

RESULTS

Initial mass in vessel.........iiiiiiiiiiiiiiiiii i,

Initial (vapour) pressure in vessel..........c.oiiiiiiinnnnnnn
Time needed to empty vessel..... ..ttt innnennns
Mass flow rate at time t........iiiiiiiiiiiiiiiiiiniiinnnnn
Total mass released at time t......... ... ... ..
Pressure in vessel at time t....... ..ottt
Temperature in vessel at time t........iiimiiiinneennnennns
Exit vapour mass fraction at time t............... ... ... ...,
Mass of liquid in vessel at time t.......viiiiiiiinnnnnnnn
Mass of vapour in vessel at time t.......iiiuiieinnennnnnnn

Height of liquid at time
Filling degree at time t
Pressure at pipe exit at
Temperature at pipe exit
Maximum mass flow rate
Representative release rate
Representative outflow duration.
Representative temperature
Representative pressure
Representative vapour mass fraction.........................

,,,,,,,,,,,,,, START OF SESSION 1 MODEL 2

("mYBNewSprayRelease", SCENARIO CALCULATION) --

770.76 kg
11.83 Bar
33.802 °C

34.89 °C

Spray release (90)

5.03

Yellow Book CPR14E, Page: 2.105 /
2.112, Section: 2.5.3.7 [Finite
duration spray releases] / 2.5.3.8
[Instantaneous release of
pressurised liquefied vapours]
T-1601 10mm

Propane

2.5742 kg/s

34.89 °C

12.281 Bar

40.699 %
1.674 kg/s
-42.25 °C
0.074644 m
0 kg/s

("mYBTPDIS", SCENARIO CALCULATION) ---------——————————

TPDIS (two phase bottom vent from a
pipeline) (202)

5.06

Yellow Book (CPR-14E), 3rd edition
1997, Chapter 2 and Modelling source
terms for the atmospheric dispersion
of hazardous substances, Jaakko
Kukkonen

T-1514 GB

Propane

First 20% average (flammable)
Release through hole in vessel

76 mm

Sharp edges

0.62 -

0m

656 m3

Vertical cylinder

8l1.6 m

3.7 %

Adiabatic

Use vapour pressure

26 °C

Calculate until specified time

300 s

22877 kg
9.7579 Bar
3279.7 s
5.8774 kg/s
13478 kg
7.7023 Bar
17.489 °C
100 %

0 kg

9220.2 kg
0m

0%

7.7023 Bar
16.94 °C
83.123 kg/s
82.722 kg/s
277 s
25.673 °C
9.8069 Bar
0 %

("mYBNewSprayRelease", SCENARIO CALCULATION) --------———-——————-—

Spray release (90)
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T o= e o
ReferenCe. .ot i i i i i e e e

Case desCription. ...ttt ittt e
Chemical MamMe. ...ttt ittt ittt it e s
Mass flow rate of the source
Exit temperature
Exit pressure
Exit vapour mass fraction.
Hole diameter
Height leak above ground level
Ambient temperatuUre. ... ...ttt eenneenneenneens
Ambient relative humidity.......oeuii it nnnennnnnnn

RESULTS

AFTER FLASHING AND RAINOUT
Nett mass flow to air (jet)
Temperature jet/cloud.

Diameter jet/cloud .....
Nett mass flow rained out

liquid mass fraction...

5.03

Yellow Book CPR14E, Page: 2.105 /
2.112, Section: 2.5.3.7 [Finite
duration spray releases] / 2.5.3.8
[Instantaneous release of
pressurised liquefied vapours]
T-1514 GB

Propane

82.722 kg/s

25.673 °C

9.8069 Bar

0%

76 mm

5.6 m

—————————————— START OF SESSION 2 MODEL 1 ("mYBTPDIS", SCENARIO CALCULATION) --------—--————————

Case desCription. ...ttt ittt ittt ittt
Chemical MamMe. . .uttnit ittt it eieeaeeeanneennns
Use representative step
Type of release
Hole diameter... .
Hole rounding.......

Discharge coefficient
Height difference between pipe entrance and exit
Vessel volume
Vessel type.....
Height cylinder. . . . . . . . . .
Filling degree. .ottt it i it e i i
EXPaNSion LyPe. .ttt e e
Pressure inside vessel determination........................
Initial temperature in vessel
Type of calculation......... . . . . . . .
Time t after start release........iiiiiiiiniinnnennnnennnns

RESULTS

Initial mass in vessel. ...ttt i
Initial (vapour) pressure in vessel.
Time needed to empty vessel . . . .
Mass flow rate at time t........iuitiiiiriiiininnnnnnns
Total mass released at time t.......... ...,
Pressure in vessel at time t....... ..ottt
Temperature in vessel at time t.......c.oiiimiiiinneennnennn.
Exit vapour mass fraction at time t.
Mass of liquid in vessel at time t..
Mass of vapour in vessel at time t..
Height of liquid at time
Filling degree at time t
Pressure at pipe exit at
Temperature at pipe exit
Maximum mass flow rate . . . .
Representative release rate.........oiiiiiiitiiinnnnnnnnnns
Representative outflow duration............. ...
Representative temperature............ouiitininnennnnennnnns
Representative PressUre........iiittiiitrnneeennneeennnenns
Representative vapour mass fraction.........................

—————————————— START OF SESSION 2 MODEL 2 ("mYBNewSprayRelease", SCENARIO CALCULATION) ----------------——-

Case desSCripPtion. ..ttt ittt ettt ettt et e
Chemical name... . .

Mass flow rate of the source .
EXIt LOMPEratUrE. . vttt ttt ettt et ittt ettt eteeeeteee e
Exit pressure
Exit vapour mass fraction.
Hole diameter
Height leak above ground level.. . . . . . .
Ambient tempPeratuUre. ... ...ttt einnnennnnens
Ambient relative humidity........oouiiiinininn e

RESULTS
AFTER FLASHING AND RAINOUT

Nett mass flow to air (jet) .
Temperature Jet/Cloud. ...t iiiiniiinnnnnnnnnnnnnnnnnnns
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liquid mass fraction...

TPDIS (two phase bottom vent from a
pipeline) (202)

5.06

Yellow Book (CPR-14E), 3rd edition
1997, Chapter 2 and Modelling source
terms for the atmospheric dispersion
of hazardous substances, Jaakko
Kukkonen

T-1514 10%

Propane

First 20% average (flammable)
Release through hole in vessel

7.6 mm

Rounded edges

1 -

0m

656 m3

: Vertical cylinder

8l.6 m
3.7 %

: Adiabatic

Use vapour pressure

26 °C

Calculate until specified time
300 s

22877 kg
9.7579 Bar
2.0253E05 s
1.3387 kg/s
419.03 kg

9.7338 Bar
25.902 °C

11549 kg
10919 kg
2.9175 m
3.5753 %
9.8744 Bar
25.902 °C
1.3407 kg/s
1.3405 kg/s
300 s

25.99 °C
9.9005 Bar
0 %

Spray release (90)

5.03

Yellow Book CPR14E, Page: 2.105 /
2.112, Section: 2.5.3.7 [Finite
duration spray releases] / 2.5.3.8
[Instantaneous release of
pressurised liquefied vapours]
T-1514 10%

Propane

1.3405 kg/s

25.99 °C

9.9005 Bar

50.858 %
1.3405 kg/s
-42.25 °C
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Diameter Jet/Cloud ...ttt
Nett mass flow rained out..........c. ottt

—————————————— START OF SESSION 3 MODEL 1

Version. . .
RefereNCe. . it i i i i i it e e e

Case desSCripPtion. vttt ittt ettt ettt e
Chemical name
Use representative step. . . . . . . . . .
TyPe Of TELlEASE . i it ittt it ittt ittt ittt
Hole diameter
Hole rounding
Discharge coefficient
Height difference between pipe entrance and exit . .
Vessel VOLUME. vttt ittt ettt ittt ieeitnaneannneannn
YT w7 o
Height cylinder. . ... ... i it i e
Filling degree
Expansion type
Pressure inside vessel determination
Initial temperature in vessel . . . . . .
Type Of calculation. . ...ttt enneennns
Time t after start release............i.iiiiiiiiinnnnnnnnnnnn.

RESULTS

Initial mass in vessel. ...ttt ittt
Initial (vapour) pressure in vessel..........ceiuuiinnnnnnnnnn
Time needed to empty vessel.. ... ..ttt ennnennns
Mass flow rate at time t........oitiiiiiiiiiiiiinnnnnnnn
Total mass released at time t...
Pressure in vessel at time t....
Temperature in vessel at time t
Exit vapour mass fraction at time t
Mass of liquid in vessel
Mass of vapour in vessel
Height of liquid at time
Filling degree at time t
Pressure at pipe exit at
Temperature at pipe exit at time t............ ... .. ut.
Maximum mass flow rate........eiinuiiiinnnnennneennnnnnns
Representative release rate.........oiiiiiiiiiiiiiiinnnnn
Representative outflow duration.
Representative temperature
Representative pressure.............
Representative vapour mass fraction

______________ START OF SESSION 3 MODEL 2

Case desCription. ...ttt it et e e
Chemical Mame. ...uttnitt ittt ieniteeneenaneenannennnns
Mass flow rate of the source
Exit temperature
Exit pressure
Exit vapour mass fraction
Hole diameter. ...ttt ittt et e e
Height leak above ground level............iiiiiniinininnnnnnnnn.
Ambient temMPeratUrE. .. ...ttt inne e tnneeeneeeaneeennnenn
Ambient relative humidity.......... .o,

RESULTS

AFTER FLASHING AND RAINOUT
Nett mass flow to air (jet)
Temperature jet/cloud.

Diameter jet/cloud .....
Nett mass flow rained out

liquid mass fraction...

0.063318 m
0 kg/s

("mYBTPDIS", SCENARIO CALCULATION) —-—-————————————=——-——

TPDIS (two phase bottom vent from a
pipeline) (202)

5.06

Yellow Book (CPR-14E), 3rd edition
1997, Chapter 2 and Modelling source
terms for the atmospheric dispersion
of hazardous substances, Jaakko
Kukkonen

T-1514 10mm

Propane

First 20% average (flammable)
Release through hole in vessel

10 mm

Rounded edges

1 -

0 m

656 m3

: Vertical cylinder

8l.6 m

3.7 %

Adiabatic

Use vapour pressure

26 °C

Calculate until specified time
300 s

22877 kg
9.7579 Bar
1.1663E05 s
2.3153 kg/s
734.85 kg
9.7158 Bar
25.829 °C
0%

11258 kg
10912 kg
2.8432 m
3.4843 %
9.8529 Bar
25.829 °C
2.3212 kg/s
2.3205 kg/s
300 s
25.983 °C
9.8984 Bar
0%

("mYBNewSprayRelease", SCENARIO CALCULATION) —---——=—————————————

Spray release (90)

5.03

Yellow Book CPR14E, Page: 2.105 /
2.112, Section: 2.5.3.7 [Finite
duration spray releases] / 2.5.3.8
[Instantaneous release of
pressurised liquefied vapours]
T-1514 10mm

Propane

2.3205 kg/s

25.983 °C

9.8984 Bar

0 %

50.866 %
2.3205 kg/s
-42.25 °C
0.083307 m
0 kg/s

Liquid release (193)

Project T-2302 fléde

START OF SESSION 1 (mYBNewLiquidRelease)
INPUT
e o A
RSB o= e o PP 5.08
Reference. ... ... e

Case desCription. ...ttt ittt ittt et
Chemical MamME. ..u.uttiit ettt it neeaneeeanneennns
Use representative step.........iiiiiiiiiiiiiiiiiiinennns
Type Of FelEeasS@. ittt
Hole diameter...
Hole rounding...
Discharge coefficient... . . . . . . . .
YT w7

Yellow Book, CPR-14E, 3rd edition
1997, Paragraph 2.5.4Yellow Book,
CPR-14E, 3rd edition 1997, Paragraph
2.5.4

T-2302 GB

Cyclohexane

First 20% average (flammable)
Release through hole in vessel
305 mm

Sharp edges

0.62 -

: Vertical cylinder
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Vessel VOlUme. .. ...t i i i it i i i e i : 564 m3
Height cylinder. . ... ..ttt i i : 30.3m
Filling AeOLEE i vii ittt ittt ittt ittt ittt einneeenns : 10 %
Overpressure above liquid (assuming closed system).. 11 Bar
Height leak above tank bottom... 0 m

Initial temperature in vessel. 20 °c

Type of calculation........uuiiiii ittt iiiiiiineennns : Calculate until specified time
Time t after start release.........oiuiiiiiiinnnnnnnennnnn. : 300 s
RESULTS

Initial mass In VeESSEl. ..ttt it iiineiinnneinneennneenn 43905 kg
Mass flow rate at time t.... . . . . . . . . 0 kg/s
Total mass released at time t......... ... i, : 42588 kg
Filling degree at time t.....iiiii it iinnnennns : 0%

Height of liquid at time t.. 0 m
Maximum mass flow rate 1894.2 kg/s
Representative release rate 1881.5 kg/s
Representative outflow duration 23 s
Representative pPressuUre.........o.iiuiiiiiiiiinennennnenns : 11.887 Bar

START OF SESSION 2 (mYBNewLiquidRelease)

INPUT

0 Y 1= : Liquid release (193

T o= e o : 5.08

B a8 o : Yellow Book, CPR-14E, 3rd edition
1997, Paragraph 2.5.4Yellow Book,
CPR-14E, 3rd edition 1997, Paragraph
2.5.4

Case desCription. ...ttt ittt ittt : T-2302 GB 10%

Chemical Mame. .. ..ttt i ettt e it e i : Cyclohexane

Use representative step.
Type of release.

First 20% average (flammable)
Release through hole in vessel

Hole diameter... . 30.5 mm

Hole rounding.......iiiiiiiiiiiiiiit e : Rounded edges
Discharge coefficient... ..ottt inneennns 1 -

VS SE L L P e v vt ettt et e e e e e e e : Vertical cylinder
Vessel VOLUME. vttt ittt ittt ittt nnneenaneanns : 564 m3

Height cylinder. . . . . . . . . . 30.3 m

Filling AEOLEE v vttt it ittt ettt teeeeeeee e 10 &

Overpressure above liquid (assuming closed system).. 11 Bar

Height leak above tank bottom 0 m

Initial temperature in vessel 20 °C

Type of calculation......... . . . . . . . . Calculate until specified time
Time t after start release.........oiuiiiiniininnnnnnnnnnn : 300 s

RESULTS

Initial Mass IN VESSELl. ..ttt iin e itieeiteeeetneseenenenn : 43905 kg
Mass flow rate at time t........iiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiinnnnn : 30.114 kg/s
Total mass released at time t. 9144.9 kg
Filling degree at time t.... 7.9171 %
Height of liquid at time t.. . . . . . . . . 2.3989 m
Maximum mass flow rate............ ... . : 30.552 kg/s
Representative release rate.......c.ouiiiiin e ennnenn : 30.508 kg/s
Representative outflow duration. . . . . . . .t 300 s
Representative pressure..............iiiiiiiiiiiin.. : 11.987 Bar

START OF SESSION 3 (mYBNewLiquidRelease)

Liquid release (193

5.08

Yellow Book, CPR-14E, 3rd edition
1997, Paragraph 2.5.4Yellow Book,
CPR-14E, 3rd edition 1997, Paragraph
2.5.4

T-2302 GB 10mm

Case desSCripPtion. .. ittt ittt ettt ettt et et

Chemical name Cyclohexane

Use representative step. . . . . . . . . . ¢ First 20% average (flammable)
TyPe Of TELlEASE . i ittt ittt ittt it ittt ittt e : Release through hole in vessel
Hole diameter. ...ttt ittt et e e : 10 mm

Hole rounding. ...ttt : Rounded edges

Discharge coefficient 1 -

Vessel type......... Vertical cylinder

Vessel volume... 564 m3

Height cylinder. 30.3 m

Filling degree ...ttt it it i e : 10 %

Overpressure above liquid (assuming closed system) 11 Bar
Height leak above tank bottom 0 m
Initial temperature in vessel. 20 °c

Type of calculation . Calculate until specified time
Time t after start release........iiiiiiniiiinnnnennnnennnns : 300 s

RESULTS

Initial mMass IN VESSELl. ...ttt tiin e iteeteteee et 43905 kg
Mass flow rate at time t . 3.2791 kg/s
Total mass released at time t... . . . . . . . 989.43 kg
Filling degree at time . ...ttt eianneenns : 9.7746 %
Height of liquid at time t $2.9617 m
Maximum mass flow rate 3.2843 kg/s
Representative release rate 3.2838 kg/s
Representative outflow duration. . . . . . . . 300 s
Representative PreSSULE. ...ttt ittt enneeennnenn : 12.012 Bar

Project : T-2302 diameter
—————————————— START OF SESSION 1 MODEL 1 ("mYBTPDIS", SCENARIO CALCULATION) —--——--—=————-———————

0o L : TPDIS (two phase bottom vent from a
pipeline) (202)
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T o= e o
ReferenCe. .ot i i i i i e e e

Case desCription. ...ttt ittt e
Chemical MamMe. ...ttt ittt
Use representative step.
Type of release.
Hole diameter...
Hole rounding...
Discharge coefficien .
Height difference between pipe entrance and exit............
Vessel volume
Vessel type.....
Height cylinder.
Filling degree.. . . . . . . . . . .
J g ST o F=T I o o<1
Pressure inside vessel determination
Initial temperature in vessel
Type of calculation .
Time t after start release............i.iiiiiiiiininnnnnnnnnn.

RESULTS

Initial mass in vessel. ...ttt ittt
Initial (vapour) pressure in vessel.
Time needed to empty vessel.
Mass flow rate at time t.... . . . . . . .
Total mass released at time t......... ...,
Pressure in vessel at time t........ ...,
Temperature in vessel at time t
Exit vapour mass fraction at time t.
Mass of liquid in vessel at time t..
Mass of vapour in vessel at time t.......... ...t
Height of liquid at time
Filling degree at time t
Pressure at pipe exit at
Temperature at pipe exit
Maximum mass flow rate
Representative release rate . .
Representative outflow duration...........oeuiiiiiinnennnnenn
Representative temperature............outiiiiiinnnnnnnnnnnns
Representative pressure.............
Representative vapour mass fraction

______________ START OF SESSION 1 MODEL 2

Version. . . . . . . . . . . . .
RefErENCE. e e e e e e

Case description
Chemical name . . . . . .
Mass flow rate of the source............ ... ... ... ..
Exit temperature........ ...t
EXLIL PreSSULe. .ttt ittt ittt ittt ittt ittt ennnnenn
Exit vapour mass fracCtion.........euiiiuineenneennnennnnnnn
Hole diameter
Height leak above ground level..
Ambient temperature
Ambient relative humidity.......... ...,

RESULTS

AFTER FLASHING AND RAINOUT liquid mass fraction..
Nett mass flow to @ir (JeL) .ceii ittt e
Temperature Jet/cCloud. ...ttt
Diameter Jet/cloud ...ttt i
Nett mass flow rained oUt.........otiiitiiiininnnnnnnnnenns

—————————————— START OF SESSION 2 MODEL 1

Version. . . . . . . . . . . . .
ReferenCe. .ot i i i i e it i e e

Case desSCripPtion. ..ttt ittt ettt ettt et e
Chemical name... . .
Use representative step.
TyPe Of TELlEaSE . ittt ittt it ittt ittt ittt
Hole diameter
Hole rounding
Discharge coefficient
Height difference between pipe entrance and exit . .
Vessel VOIlUME. vttt ettt ettt ettt ettt eeeeeeenaannnnnnn
VESSE L L Pt ittt ittt it ittt ittt et e e e e,
Height cylinder..... ... ittt e e
Filling degree
Expansion type
Pressure inside vessel determination
Initial temperature in vessel . . . . . .
Type Of CalCUlation. . v.u ittt i it teteiteneetneeennnennns

5.06

Yellow Book (CPR-14E), 3rd edition
1997, Chapter 2 and Modelling source
terms for the atmospheric dispersion
of hazardous substances, Jaakko
Kukkonen

T-2302 GB

Cyclohexane

First 20% average (flammable)
Release through hole in vessel

305 mm

Sharp edges

0.62 -

0 m

564 m3

Vertical cylinder

30.3 m

10 %

Adiabatic

Use vapour pressure

136 °C

Calculate until specified time

300 s

42440 kg
4.2744 Bar
159.26 s
15.442 kg/s
40884 kg
1.0225 Bar
101.95 °C
100 %

("mYBNewSprayRelease", SCENARIO CALCULATION) —---——=——-——————————

Spray release (90)

5.03

Yellow Book CPR14E, Page: 2.105 /
2.112, Section: 2.5.3.7 [Finite
duration spray releases] / 2.5.3.8
[Instantaneous release of
pressurised liquefied vapours]
T-2302 GB

Cyclohexane

1881.5 kg/s

135.76 °C

32.94 %
1881.5 kg/s
80.72 °C

("mYBTPDIS", SCENARIO CALCULATION) -—-————————————=———-—

TPDIS (two phase bottom vent from a
pipeline) (202)

5.06

Yellow Book (CPR-14E), 3rd edition
1997, Chapter 2 and Modelling source
terms for the atmospheric dispersion
of hazardous substances, Jaakko
Kukkonen

T-2302 10%

Cyclohexane

First 20% average (flammable)
Release through hole in vessel

30.5 mm

Rounded edges

1 -

0 m

564 m3

: Vertical cylinder

30.3 m

10 %

Adiabatic

Use vapour pressure

136 °C

Calculate until specified time
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Time t after start release............i.iiiiiiiiininnnnnnnnnn. : 300 s

RESULTS

Initial mass in vessel.............. 42440 kg
Initial (vapour) pressure in vessel. . . 4.2744 Bar
Time needed to empty vessel........o.iuuiiiiiiiiinnnennnns : 9845.8 s
Mass flow rate at time t......iiiiiiiiiiiiiininnnnnennnnnnns : 15.438 kg/s
Total mass released at time t... 4730.2 kg
Pressure in vessel at time t.... 4.2521 Bar
Temperature in vessel at time t 135.73 °cC
Exit vapour mass fraction at time t. 0%

Mass of liquid in vessel at time t.. 32425 kg

Mass of vapour in vessel at time t........... ..., : 5417.9 kg

Height of liquid at time 2.6488 m
Filling degree at time t 8.7421 %
Pressure at pipe exit at 4.4223 Bar
Temperature at pipe exit . . . . . . 135.73 °C
Maximum Mass Flow FatE...utetttttteeeeeeeeeeeeeeeeeeeeenenns : 15.537 kg/s
Representative release rate.........oiiiiiiiiiiiiiiinnan. : 15.526 kg/s
Representative outflow duration. 300 s
Representative temperature.. 135.97 °C

Representative pressure............. . . . . . . 4.4643 Bar
Representative vapour mass fraction 0 %

—————————————— START OF SESSION 2 MODEL 2 ("mYBNewSprayRelease", SCENARIO CALCULATION) ----------—————————

Spray release (90)

5.03

Yellow Book CPR14E, Page: 2.105 /
2.112, Section: 2.5.3.7 [Finite
duration spray releases] / 2.5.3.8
[Instantaneous release of
pressurised liquefied vapours]

Case descCription. .. ... i i i e : T-2302 10%
Chemical MamME. ...ttt ittt ittt tine ettt ennns : Cyclohexane
Mass flow rate of the source 30.55 kg/s
Exit temperature 135.97 °cC
Exit pressure 11.9 Bar
Exit vapour mass fraction. 0 %

Hole diameter 30.5 mm
Height leak above ground level 7.3 m
AMDieNt LeMPEIratUL . ¢ v vttt ettt ettt eeeeeeneeeeneeeaneennn : 8 °C
Ambient relative humidity...........o i, : 74 0%
RESULTS

AFTER FLASHING AND RAINOUT : 1liquid mass fraction... : 32.511 %
Nett mass flow to air (jet) 30.55 kg/s
Temperature jet/cloud 80.72 °C
Diameter jet/cloud ..... 0.31789 m
Nett mass flow rained out 0 kg/s

—————————————— START OF SESSION 3 MODEL 1 ("mYBTPDIS", SCENARIO CALCULATION) ----------------——-

INPUT

0o L : TPDIS (two phase bottom vent from a
pipeline) (202)

RSB o= e o PP : 5.06

D S = =Y o Lot =Y : Yellow Book (CPR-14E), 3rd edition
1997, Chapter 2 and Modelling source
terms for the atmospheric dispersion
of hazardous substances, Jaakko
Kukkonen

Case desSCripPtion. .. ettt ittt ettt ettt ettt et : T-2302 10mm

Chemical Mame. .. ..ttt ittt e it et : Cyclohexane

Use representative step
Type of release

First 20% average (flammable)
Release through hole in vessel

Hole diameter... . . . . . . . . . . . 10 mm

Hole rounding....... . . . . . . . . . . Rounded edges
Discharge coefficient 1 -

Height difference between pipe entrance and exit............ : 0m

Vessel VOLUME. vt ittt ettt ittt it ieei i nnneenaneannn : 564 m3

BTN o874 < T : Vertical cylinder
Height cylinder. 30.3 m
Filling degree.. . . . . . 10 %
Expansion type......c.oiiiiiiiiinenn Adiabatic
Pressure inside vessel determination Use vapour pressure
Initial temperature in vessel 136 °C

Type of calculation Calculate until specified time
Time t after start release..........ouuiiiiiiiiinnnnnnnnns 300 s

RESULTS

Initial mass in vessel. ...ttt ittt : 42440 kg
Initial (vapour) pressure in vessel 4.2744 Bar
Time needed to empty vessel 88122 s

Mass flow rate at time t.... 1.6689 kg/s
Total mass released at time t... . . 509.06 kg
Pressure in vessel at time t........ ..ottt : 4.2721 Bar
Temperature in vessel at time t................... 135.97 °C
Exit vapour mass fraction at time t. 0%

Mass of liquid in vessel at time t.. 36571 kg

Mass of vapour in vessel at time t.. . . . 5373.3 kg
Height of liquid at time t.......coviiiiiiinnnennn. 2.9889 m
Filling degree at time t.......ouiiiinnennnennn. 9.8643 %
Pressure at pipe exit at time t................... 4.464 Bar
Temperature at pipe exit 135.97 °cC
Maximum mass flow rate 1.6702 kg/s
Representative release rate. . 1.6699 kg/s
Representative outflow duration. . . . . 300 s
Representative temperature............eeuveeennnen. 136 °C
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Representative pPressuUre..........iuiiiiiiiiiineinnennneann
Representative vapour mass fraction.................. .00

______________ START OF SESSION 3 MODEL 2

Case desCription. ...ttt it i e
Chemical Mame. ...uttiit it ieiit et eenneenaneennnnennnns
Mass flow rate of the source
Exit temperature
Exit pressure...........
Exit vapour mass fraction
Hole diameter. ...ttt it i it e it e et
Height leak above ground level..
Ambient temperature .
Ambient relative humidity.......... .o,

RESULTS

AFTER FLASHING AND RAINOUT
Nett mass flow to air (jet)
Temperature jet/cloud.

Diameter jet/cloud .....
Nett mass flow rained out

—————————————— END OF SESSION 3 MODEL 2

Project T1507
—————————————— START OF SESSION 1 MODEL 1

Case desSCripPtion. ..ttt ittt ettt ettt et
Chemical Mame. .. ..ttt i ittt et e i
Use representative Step.........oiiiniiiiitiinnnennennann,
TyPe Of TELlEaSE . i ittt ittt ittt it ittt it ittt
Hole diameter. ...ttt it i it e e et
Hole rounding.......
Discharge coefficient
Height difference between pipe entrance and exit . .
Vessel VOLUME. vttt ittt ettt ettt nnneenaneannn
==L R ol o
Height cylinder.
Filling degree.. .
Expansion type......c.oviiiiiiiinien.
Pressure inside vessel determination
Initial temperature in vessel..........iiiiiiiiiinnnnnnnn
Type Of calculation. . ...t iinn it eenneennns
Time t after start release........iiiiiiiinennnnennnnennnns

RESULTS

Initial mass in vessel... ...ttt i e
Initial (vapour) pressure in vessel
Time needed to empty vessel
Mass flow rate at time t....
Total mass released at time t... . . . . .
Pressure in vessel at time t........ ..ottt
Temperature in vessel at time t...........coiiiiiiiiinenn.
Exit vapour mass fraction at time t............. ... ... .. ...,
Mass of liquid in vessel
Mass of vapour in vessel
Height of liquid at time
Filling degree at time t
Pressure at pipe exit at
Temperature at pipe exit
Maximum mass flow rate

Representative release rate
Representative outflow duration. .
Representative temperature............iuiiiiiiininnnnnnanns
Representative PressUre........iiittiiitennneennneeennnnnns
Representative vapour mass fraction

—————————————— START OF SESSION 1 MODEL 2

Version. . . . . . . . . . . . .
Reference. ... e e e e e

Case description
Chemical name
Mass flow rate of the source
Exit temperature . .
EXLIE PreSSULE .« ittt ittt ittt ettt ettt ettt et e et

(SCENARIO CALCULATION)

("mYBNewSprayRelease", SCENARIO CALCULATION) —---——=—————————————

Spray release (90)

5.03

Yellow Book CPR14E, Page: 2.105 /
2.112, Section: 2.5.3.7 [Finite
duration spray releases] / 2.5.3.8
[Instantaneous release of
pressurised liquefied vapours]
T-2302 10mm

Cyclohexane

3.28 kg/s

136 °C

11.9 Bar

0.10422 m
4.4409E-16 kg/s

("mYBTPDIS", SCENARIO CALCULATION) —-—-————————————=————

TPDIS (two phase bottom vent from a
pipeline) (202)

5.06

Yellow Book (CPR-14E), 3rd edition
1997, Chapter 2 and Modelling source
terms for the atmospheric dispersion
of hazardous substances, Jaakko
Kukkonen

T-1507 GB

Propane

First 20% average (flammable)
Release through hole in vessel

76 mm

Sharp edges

0.62 -

0 m

29 m3

: Vertical cylinder

18 m

19.6 %

Adiabatic

Use vapour pressure

38 °C

Calculate until specified time
300 s

169.53 s
0.87375 kg/s
3135.7 kg
1.0169 Bar
-41.607 °C

1.0169 Bar
-42.051 °cC
.444 kg/s
.75 kg/s
s

.384 °C
.026 Bar

o

("mYBNewSprayRelease", SCENARIO CALCULATION) —----——=-———=—————————

Spray release (90)

5.03

Yellow Book CPR14E, Page: 2.105 /
2.112, Section: 2.5.3.7 [Finite
duration spray releases] / 2.5.3.8
[Instantaneous release of
pressurised liquefied vapours]
T-1507 GB

Propane

94.75 kg/s

37.384 °C

13.026 Bar
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Exit vapour mass fraction...............iiiiiiiiiiiiiiiaa.
Hole diameter. ...ttt it eeii e
Height leak above ground level
Ambient temperature . . . . . .
Ambient relative humidity...........iuitiiiiiiiiiiiiinnnn.

RESULTS

AFTER FLASHING AND RAINOUT
Nett mass flow to air (jet).
Temperature jet/cloud.......
Diameter jet/cloud
Nett mass flow rained ou

liquid mass fraction...

—————————————— START OF SESSION 2 MODEL 1

Case desCription. ...ttt it i e
Chemical MamMe. ...ttt ittt ittt ittt ittt i it et
Use representative step.
Type of release.
Hole diameter... . . . . . . . . . .
Hole roUNdiNg. .. cuui i tine e eenneennns
Discharge coefficient.........oiiuiniiiiiiiiiiiiiiiinnennns
Height difference between pipe entrance and exit

Vessel volume. . . .

Vessel type.....
Height cylinder
0 I o T e LT ot
J g ST o F=T I o 4«1
Pressure inside vessel determination
Initial temperature in vessel
Type of calculation . .
Time t after start release.........c.iuiiiiiiiiiinnnnnnnnns

RESULTS

Initial mass in vessel..............
Initial (vapour) pressure in vessel.
Time needed to empty vessel.........iuuiiiiiiiiininnennnns
Mass flow rate at time t........ ottt
Total mass released at time t....... ... i,
Pressure in vessel at time t........ ...,
Temperature in vessel at time t
Exit vapour mass fraction at time t.
Mass of liquid in vessel at time t.. . . . . .
Mass of vapour in vessel at time t.......... ...t
Height of liquid at time
Filling degree at time t
Pressure at pipe exit at
Temperature at pipe exit . . . .
Maximum mass flow rate........eiiniutininnnneennneennnnnnns
Representative release rate........ciiiiiiiiiiiiiinnneenn
Representative outflow duration...........veuiiiiiinnennneenn
Representative temperature............iutiiiniinnnnnnnnnnnns
Representative pressure.............
Representative vapour mass fraction

______________ START OF SESSION 2 MODEL 2

Case description

Chemical name
Mass flow rate of the source
Exit temperature
Exit pressure
Exit vapour mass fraction.
Hole diameter
Height leak above ground level
Ambient temMPeratuUrE. .. ...ttt iene et etnneeennnenn
Ambient relative humidity...........iuiniiiiiiiiiiiinnnn.

RESULTS

AFTER FLASHING AND RAINOUT
Nett mass flow to air (jet)
Temperature jet/cloud
Diameter jet/cloud .....

Nett mass flow rained out

liquid mass fraction...

—————————————— START OF SESSION 3 MODEL 1

54(104)

37.777 %
94.75 kg/s
-42.25 °C
0.56349 m
0 kg/s

("mYBTPDIS", SCENARIO CALCULATION) -—-—-———=—————————-—-

TPDIS (two phase bottom vent from a
pipeline) (202)

5.06

Yellow Book (CPR-14E), 3rd edition
1997, Chapter 2 and Modelling source
terms for the atmospheric dispersion
of hazardous substances, Jaakko
Kukkonen

T-1507 10%

Propane

First 20% average (flammable)
Release through hole in vessel

7.6 mm

Rounded edges

1 -

0m

29 m3

Vertical cylinder

18 m

19.6 %

Adiabatic

Use vapour pressure

38 °C

Calculate until specified time

300 s

3203.2 kg
13.07 Bar
10546 s
1.5231 kg/s
466.34 kg
12.797 Bar
37.101 °c

2231.7 kg
531.33 kg

("mYBNewSprayRelease", SCENARIO CALCULATION) —---——=—————————————

Spray release (90)

5.03

Yellow Book CPR14E, Page: 2.105 /
2.112, Section: 2.5.3.7 [Finite
duration spray releases] / 2.5.3.8
[Instantaneous release of
pressurised liquefied vapours]
T-1507 10%

Propane

1.5379 kg/s

37.916 °C

13.205 Bar

36.899 %
1.5379 kg/s
-42.25 °C
0.070217 m
0 kg/s

("mYBTPDIS", SCENARIO CALCULATION) -—-—————=—————————-——

TPDIS (two phase bottom vent from a
pipeline) (202)

5.06

Yellow Book (CPR-14E), 3rd edition
1997, Chapter 2 and Modelling source
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Case description
Chemical name
Use representative step. .
Type Of release. ...ttt ittt it
Hole diameter
Hole rounding
Discharge coefficient
Height difference between pipe entrance and exit
Vessel volume
Vessel type.....
Height cylinder
Filling degree
Expansion type
Pressure inside vessel determination
Initial temperature in vessel . . . . .
Type Of CalCUlation. . cuu ittt sttt teneetneeeennnennns
Time t after start release..........iuiiiiiiiiinnnnnnnnns

RESULTS

Initial mass in vessel. ...ttt ittt it
Initial (vapour) pressure in vessel.........c.ooieeinneennnnnn
Time needed to empty vessel........c.iuuiiiiniiiinnnnennns
Mass flow rate at time t........ ottt
Total mass released at time t...
Pressure in vessel at time t....
Temperature in vessel at time t . . . . . .
Exit vapour mass fraction at time t..........oiiiiiiiiiin.
Mass of liquid in vessel at time t.......... ...t
Mass of vapour in vessel at time t..
Height of liquid at time
Filling degree at time t
Pressure at pipe exit at
Temperature at pipe exit
Maximum mass flow rate........eiiniiennininnneennneennnnnnns
Representative release rate........ciiiiiiiiiiiiiiinnnnnnn
Representative outflow duration.
Representative temperature
Representative pressure.............
Representative vapour mass fraction

______________ START OF SESSION 3 MODEL 2

Case description. ... i i i i
Chemical MamMe. ...uttnitt it ieiit e eeaeenaneennnnennnns
Mass flow rate of the source
Exit temperature
Exit pressure...........
Exit vapour mass fraction
Hole diameter. . ..ttt ittt ineieenaneaeann
Height leak above ground level.........oiiiuiiiinnnennnennns
Ambient temMPeratUrE. ...ttt itinne e tine e etaneennnnenn
Ambient relative humidity...........iuiniiiiiiiiiiiiinnnn.

RESULTS

AFTER FLASHING AND RAINOUT
Nett mass flow to air (jet)
Temperature jet/cloud.

Diameter jet/cloud .....
Nett mass flow rained out

liquid mass fraction...

Project T-2304 fléde

terms for the atmospheric dispersion
of hazardous substances, Jaakko

Kukkonen
T-1507 10% Session 3
Propane

First 20% average (flammable)
Release through hole in vessel
10 mm

Rounded edges

1 -

0 m

29 m3

Vertical cylinder

18 m

19.6 %

Adiabatic

Use vapour pressure

38 °C

Calculate until specified time
300 s

3203.2 kg
13.07 Bar
6149.4 s
2.6138 kg/s
802.5 kg
12.573 Bar
36.356 °C

1904.1 kg
538.45 kg

("mYBNewSprayRelease", SCENARIO CALCULATION) —---——=——-——————————

Spray release (90)

5.03

Yellow Book CPR14E, Page: 2.105 /
2.112, Section: 2.5.3.7 [Finite
duration spray releases] / 2.5.3.8
[Instantaneous release of
pressurised liquefied vapours]
T-1507 10% Session 3

Propane

2.6605 kg/s

37.853 °C

13.183 Bar

36.974 %
2.6605 kg/s
-42.25 °C
0.092347 m
0 kg/s

START OF SESSION 1 (mYBTPDIS)

INPUT

TS =T o o
B3R A ol o Lo

Case descCription. .. ... i i i i e
Chemical MamMe. ...utinitt ittt ieiitieiiteeeeenaneenannennnns
Use representative step.
Type of release
Hole diameter... . .
HOLe FOUNAING. st vttt ittt ittt ettt e tee e e eee e eeaeeeeneeeenns
Discharge coefficient.........oiiuiiiiiiiiiiiiiiiiinennns
Height difference between pipe entrance and exit

Vessel volume. . . . .

Vessel type.....
Height cylinder
Filling QE0TE . vt ittt ettt et ettt ettt ettt et e eeeee s
EXPaNsSion LyPe. it it i e e e e
Pressure inside vessel determination..................... ...
Initial (absolute) pressure in vessel.
Initial temperature in vessel
Type of calculation......... . . . . . . .
Time t after start release.......c.iviuiiiinnnnnnnnnnnennnns

TPDIS (two phase bottom vent from a
pipeline) (202)

5.06

Yellow Book (CPR-14E), 3rd edition
1997, Chapter 2 and Modelling source
terms for the atmospheric dispersion
of hazardous substances, Jaakko
Kukkonen

T2304 GB

Pentane (n-)

First 20% average (flammable)
Release through hole in vessel

457 mm

Sharp edges

0.62 -

0m

119 m3

Vertical cylinder

22.5 m

13.4 %

: Adiabatic

Use actual pressure

12 Bar

50 °C

Calculate until specified time
300 s
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RESULTS

Initial mass in vessel... ...ttt i
Time needed to empty vessel......i.i.iiniiiiiiiinnnnnnnnnnnnnnnn
Mass flow rate at time t........ ittt
Total mass released at time t......... ... i,
Pressure in vessel at time t....... ... ... ...,
Temperature in vessel at time t.......c.oviiiiiiiinniiinnennns
Exit vapour mass fraction at time t.........c.oiiiiiiiinnnan.
Mass of liquid in vessel at time t......... .ot
Mass of vapour in vessel at time t.........ciiiiiiiiinnenn
Height of liquid at time ...ttt iiineinnnennns
Filling degree at time t...... ...,
Pressure at pipe exit at time t.......coiiiiiiiiiiiiiinnn.
Temperature at pipe exit at time t..........iiiuniiiinnennn.
Maximum mass flow rate............uiiiiiiiiiiiiiiniiinnann
Representative release rate.........iiiiiiiiiiiiiininanns
Representative outflow duration........c...eeuiiernnneennnnnn
Representative temperature.............uuiiiiiniiiiinnnnnnnnn
Representative pPressure..........oieiiiietinnntrnnneennnnannn
Representative vapour mass fraCtion.............cceveeennnnen.

12824 kg
21.979 s
34.259 kg/s
12443 kg
1.0187 Bar
3.1681 °C
100 %

0 kg

380.7 kg
0m

0%

1.0187 Bar
3.1681 °C
3616.3 kg/s
3572.7 kg/s
4 s

50 °C
11.909 Bar
0%

START OF SESSION 2 (mYBTPDIS)
INPUT

Case desSCripPtion. . ettt ittt ettt ettt et et
Chemical MamMe. ...ttt ittt ittt ittt ittt it e i
Use representative step
Type of release...
Hole diameter..... ..
Hole rounding..........
Discharge coefficient .
Height difference between pipe entrance and exit...
Vessel volume
Vessel type... ..
Height cylinder...
Filling degree.

Expansion type..........euuinienen.
Pressure inside vessel determination.
Initial (absolute) pressure in vessel
Initial temperature in vessel
Type of calculation
Time t after start release.

RESULTS

Initial mass in vessel.....iiittiiiiiiiinnieennnnennnnnns
Time needed to empty vessel .. .. .. . .. ..
Mass flow rate at time t........oitiiiitiiiiiiiininnnnanns
Total mass released at time t........... ..,
Pressure in vessel at time t........ ..ottt
Temperature in vessel at time t..........iiiiiiiiiinennn.
Exit vapour mass fraction at time t..........oiiiiiiiiiin.
Mass of liquid in vessel at time t......iiiinnennennnnnnn
Mass of vapour in vessel at time t.......... ...t
Height of liquid at time t.....cuiiiiiii it innnennns
Filling degree at time . ...ttt iiieeinnneenns
Pressure at pipe exit at time t........... ... i,
Temperature at pipe exit at time t............coiiiiiiinn.
Maximum mass flow rate........eiiiiiininnnnennneennnnnnns
Representative release rate.........oiiiiiiiiiiiiiiiiinnan.
Representative outflow duration...........oeuiiiiiinnenneenn
Representative temperature............outiiiiiinnnnnnnnnnnns
Representative pPressuUre..........iiuiiiiiiiiiintennennnenns
Representative vapour mass fraction................. ..o

START OF SESSION 3 (mYBTPDIS)

TPDIS (two phase bottom vent from a
pipeline) (202)

5.06

Yellow Book (CPR-14E), 3rd edition
1997, Chapter 2 and Modelling source
terms for the atmospheric dispersion
of hazardous substances, Jaakko
Kukkonen

T2304 GB 10%

Pentane (n-)

First 20% average (flammable)
Release through hole in vessel

45.7 mm

Rounded edges

1 -

0 m

119 m3

Vertical cylinder

22.5m

13.4 %

Adiabatic

Use actual pressure

12 Bar

50 °C

Calculate until specified time

300 s

12824 kg
1381.7 s
3.9573 kg/s
10490 kg
7.7803 Bar
44.255 °C
100 %

0 kg

2531.3 kg
0m

0%

7.7803 Bar
44.255 °C
58.327 kg/s
57.71 kg/s
222 s

50 °C
11.941 Bar
0%

Case desCription. ..ttt ittt ittt et
Chemical MamMe. .. .utiiit ettt it ieeaneeeanneennns

Use representative step
Type of release...
Hole diameter.....
Hole rounding..........
Discharge coefficient
Height difference between pipe entrance and exit...
Vessel volume
Vessel type... ..
Height cylinder...
Filling degree.

Expansion type.........oeunnieen. ..
Pressure inside vessel determination.
Initial (absolute) pressure in vessel .. . .. .. .
Initial temperature in vessel..........uiiiiiinennnennnnnnn

56(104)

TPDIS (two phase bottom vent from a
pipeline) (202)

5.06

Yellow Book (CPR-14E), 3rd edition
1997, Chapter 2 and Modelling source
terms for the atmospheric dispersion
of hazardous substances, Jaakko
Kukkonen

T2304 GB 10mm

Pentane (n-)

First 20% average (flammable)
Release through hole in vessel
10 mm

Rounded edges

1 -

0 m

119 m3

Vertical cylinder

22.5m

13.4 %

Adiabatic

Use actual pressure

12 Bar

50 °C



Riskanalysmetod tillimpad pa raffinaderiet i Lysekil
Bilaga 8 Rapportfil fran simuleringar i EFFECTS 7.4

Type of calculation........uiiiiiiiiii i iiiniinneennns
Time t after start release.........oiuiiiiniinnnnnnennnnn,

RESULTS

Initial mass in vessel... ...ttt i
Time needed to empty vessel......i.iiiiiiiiiiiiinnnnnnnnnnnnnn
Mass flow rate at time t....
Total mass released at time t...
Pressure in vessel at time t....
Temperature in vessel at time t.
Exit vapour mass fraction at time t.
Mass of liquid in vessel at time t.......... ... ...
Mass of vapour in vessel
Height of liquid at time
Filling degree at time t
Pressure at pipe exit at
Temperature at pipe exit
Maximum mass flow rate............uiiiiiiiiiiiiiiiniiinnann
Representative release rate
Representative outflow duration.
Representative temperature . . . . . N
Representative pPressure..........oiuiiiittinnntrnnneennnnannn
Representative vapour mass fracCtion.............ccevveennnenen.

Project T-2304 diameter

—————————————— START OF SESSION 1 MODEL 1

INPUT

e L R
TS =T o o
B3R A ol o Lo

Case description
Chemical name
Use representative step.
Type of release . .
Hole diameter. . u.uuinitt ittt it it eenenanns
HOLE FOUNAING. s vttt sttt ottt ettt te et e eee e eeae e eeaeeeenns
Discharge coefficient
Height difference between pipe entrance and exit
Vessel volume. ..... ..ottt . .
VESSE L L P it ittt it it e e e e e
Height cylinder. . ...ttt i i
D I o T e (ST 5 oY
EXPansSion LypPe. ot it i e e e
Pressure inside vessel determination
Initial temperature in vessel
Type of calculation......... . . . . . . .
Time t after start release.........oiuiiiiniininnnnnnnnnns

RESULTS

Initial mass in vessel.....iiittiniiniinnieennnnennnnnns
Initial (vapour) pressure in vessel.........c.oieeininennnnnnn
Time needed to empty vessel......i.iiiiiiiiiiiinnnnnnnnnnnnnnn
Mass flow rate at time t........iitiiiittiiiiiiiiiininanns
Total mass released at time t....... ... .,
Pressure in vessel at time t....
Temperature in vessel at time t
Exit vapour mass fraction at time t. . .
Mass of liquid in vessel at time t.......... ...t
Mass of vapour in vessel at time t.........iiiiiiiiiinnenn
Height of liquid at time
Filling degree at time t
Pressure at pipe exit at
Temperature at pipe exit
Maximum mass flow rate............uiiiiiiiiiiiiiiniinnann
Representative release rate........ciiiiiiiiiiiiiiinnnnnnn
Representative outflow dUuration........c...eeuiieennnennnnnnn
Representative temperature
Representative pressure..... . .
Representative vapour mass fraction.............ccovviunnivenn

—————————————— START OF SESSION 1 MODEL 2

Case desCription. ...ttt ittt ittt ittt et
Chemical MamMe. . .u.ut ittt ittt eieeaeeeanneeanns
Mass flow rate of the source
Exit temperature
Exit pressure
Exit vapour mass fraction... . . . . . . .
Hole diameter. . u.u ettt it it eeii e
Height leak above ground level...........euiniiinneennnennns
Ambient temperature......... ...ttt
Ambient relative humidity...........iuuiniiiiiiiiiiiiinennn.

RESULTS

AFTER FLASHING AND RAINOUT liquid mass fraction...

Calculate until specified time
300 s

12824 kg
28782 s
2.7671 kg/s
903.44 kg
11.82 Bar
50 °C

8625.8 kg
3317.7 kg

12.163 %
11.972 Bar

2.7928 kg/s
2.7892 kg/s

("mYBTPDIS", SCENARIO CALCULATION) —-—-—————=—————————-——

TPDIS (two phase bottom vent from a
pipeline) (202)

5.06

Yellow Book (CPR-14E), 3rd edition
1997, Chapter 2 and Modelling source
terms for the atmospheric dispersion
of hazardous substances, Jaakko
Kukkonen

T2304 GB

Pentane (n-)

First 20% average (flammable)
Release through hole in vessel

457 mm

Sharp edges

0.62 -

0m

119 m3

Vertical cylinder

22.5m

13.4 %

: Adiabatic

Use vapour pressure

76 °C

Calculate until specified time
300 s

314.72 kg

1.0204 Bar
38.66 °C
1048.2 kg/s
1037.8 kg/s
9 s

75.89 °C
1.9343 Bar
0%

("mYBNewSprayRelease", SCENARIO CALCULATION) —----——=-———=—————————

Spray release (90)

5.03

Yellow Book CPR14E, Page: 2.105 /
2.112, Section: 2.5.3.7 [Finite
duration spray releases] / 2.5.3.8
[Instantaneous release of
pressurised liquefied vapours]
T2304 GB

Pentane (n-)

3573 kg/s

75.89 °C

11.9 Bar
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Nett mass flow to air (Jet) ......ouiiiiiiiiiiiiiinnnans : 3573 kg/s
Temperature Jet/Cloud. ... v ii i nneeennns : 35.92 °C
Diameter Jet/cCloud ...i.uiiiiiiiiiiiiii i i i i i : 2.8789 m
Nett mass flow rained out...........iiiuiiiiiiiiiinnnn. : 0 kg/s

—————————————— START OF SESSION 2 MODEL 1 ("mYBTPDIS", SCENARIO CALCULATION) -----------------—-

INPUT

LT L : TPDIS (two phase bottom vent from a
pipeline) (202)

TS =T o o 5.06

Reference. Yellow Book (CPR-14E), 3rd edition

1997, Chapter 2 and Modelling source
terms for the atmospheric dispersion
of hazardous substances, Jaakko
Kukkonen

T2304 GB 10%

Pentane (n-)

First 20% average (flammable)

Case description
Chemical name
Use representative step

Type Of release. ...ttt ittt e i : Release through hole in vessel
Hole diameter... . . . . . . . . . . . 45.7 mm

Hole rounding....... . . . . . . . . . . : Rounded edges

Discharge coefficient . . 1 -

Height difference between pipe entrance and exit............ :0m

Vessel VOLlUme. ...ttt ittt it i i it : 119 m3

TS R o7 < T : Vertical cylinder

Height cylinder. . ...ttt i i :22.5m

Filling degree.. . . 13.4 %

Expansion type Adiabatic

Pressure inside vessel determination Use vapour pressure

Initial temperature in vessel.........iuiiiiiiniinnnennnnenn : 76 °C

Type of calculation........uiiiii i iiiiiiinneennns : Calculate until specified time
Time t after start release..........iuiiiiiiiniinnnnnennnns : 300 s

RESULTS

Initial mass In VeSSel. ...ttt iiiin i iinnninneenneenn : 9505.4 kg

Initial (vapour) pressure in vessel.........c.ouieeinnennnnnnn : 1.7851 Bar

Time needed to empty vessSel......tiiuiininnneennneennnnn : 775.53 s

Mass flow rate at time t.... 15.981 kg/s

Total mass released at time t... 4921.3 kg
Pressure in vessel at time t.... . . . 1.777 Bar
Temperature in vessel at time t.......c.oiiiiiiiiiniinnnennns : 75.226 °C
Exit vapour mass fraction at time t.........c.iiiiiiiinnnan. : 0%

Mass of liquid in vessel at time t.. 4111.9 kg
Mass of vapour in vessel at time t.. 494.7 kg
Height of liquid at time 1.368 m
Filling degree at time t 6.08 %
Pressure at pipe exit at 1.8529 Bar
Temperature at pipe exit 75.226 °C

Maximum mass flow rate............uiiiiiiiiiiiiiiininnann : 16.907 kg/s

Representative release rate 16.816 kg/s
Representative outflow duration. 300 s
Representative temperature . . . . . . . 75.942 °C
Representative pressure..............iiiiiiiiiiina., : 1.9428 Bar
Representative vapour mass fraction......................... 1 0%

—————————————— START OF SESSION 2 MODEL 2 ("mYBNewSprayRelease", SCENARIO CALCULATION) ----—--————————————

INPUT

0o L : Spray release (90

B ok o o : 5.03

DL A Y o L] : Yellow Book CPR14E, Page: 2.105 /

2.112, Section: 2.5.3.7 [Finite
duration spray releases] / 2.5.3.8
[Instantaneous release of
pressurised liquefied vapours]
T2304 GB 10%

Pentane (n-)

Case description
Chemical name

Mass flow rate of the source 58 kg/s
Exit temperature . . . . . . . 75.942 °C
EXLIE PreSSULE .« ittt ittt ittt ettt ettt ettt et e et : 11.9 Bar
Exit vapour mass fraction...............oiiiiiiiiiiiiiiin. : 0%

Hole diameter. .ottt i : 45,7 mm
Height leak above ground level 5.5 m
Ambient temperature 8 °C
Ambient relative humidity. 74 %
RESULTS

AFTER FLASHING AND RAINOUT : 1liquid mass fraction... 54.098 %
Nett mass flow to air (jet). 58 kg/s
Temperature jet/cloud....... . . . . . . . . 35.92 °C
Diameter Jet/Cloud ... .uiiiiiiiiiiiiii i i e : 0.35842 m
Nett mass flow rained OUL....eeititeteteeeeeeeeeeeeeeneennns : 0 kg/s

—————————————— START OF SESSION 3 MODEL 1 ("mYBTPDIS", SCENARIO CALCULATION) -------------------

INPUT

LT L : TPDIS (two phase bottom vent from a
pipeline) (202)

=D o= o) o : 5.06

B S a8 o VO : Yellow Book (CPR-14E), 3rd edition
1997, Chapter 2 and Modelling source
terms for the atmospheric dispersion
of hazardous substances, Jaakko
Kukkonen

Case desCription. ...ttt it i e : T2304 GB 10mm

Chemical MamMe. ...ttt it ittt ettt ittt eesneeennneens : Pentane (n-)

Use representative step. First 20% average (flammable)
Type of release Release through hole in vessel
Hole diameter... 10 mm

HOLE FOUNAING. st vttt s ittt ettt ettt e eee et eee e eeae e eeaeeennns : Rounded edges

58(104)
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Discharge coefficient.........iiiuiiiiiiiiiiiiiiiinnennns 1 -

Height difference between pipe entrance and exit............ :0m

Vessel volume 119 m3

Vessel type..... Vertical cylinder
Height cylinder. 22.5m

Filling degree.. 13.4 %

EXPaNsSion LyPe. it it i e et e e : Adiabatic

Pressure inside vessel determination Use vapour pressure

Initial temperature in vessel 76 °C

Type of calculation . . . Calculate until specified time
Time t after start release.........oiuiiiiiiinnnnnnneennnns : 300 s

RESULTS

Initial mass In VeSSEl. ...ttt iiinn i iinneennennneenn : 9505.4 kg
Initial (vapour) pressure in vessel. 1.7851 Bar
Time needed to empty vessel. 14546 s

Mass flow rate at time t.... . . . . . . . . 0.80734 kg/s
Total mass released at time t.......cuiiiiniinnennnennns : 244.58 kg

Pressure in vessel at time t....... ... ... i, : 1.7848 Bar
Temperature in vessel at time t 75.972 °C

Exit vapour mass fraction at time t. 0 %

Mass of liquid in vessel at time t.. 8805.8 kg

Mass of vapour in vessel at time t................ ... .. ..... : 459.09 kg

Height of liquid at time 2.9341 m
Filling degree at time t 13.04 %
Pressure at pipe exit at 1.9478 Bar
Temperature at pipe exit 75.972 °C
Maximum mass flow rate...... 0.80953 kg/s
Representative release rate . . . . . . . 0.8092 kg/s
Representative outflow duration...........eeuiiiiiinnennnenn : 300 s
Representative temperature............ouuiiiiiiiiinnennnenns : 75.997 °C
Representative pressure............. . . . . . . 1.9521 Bar
Representative vapour mass fraction 0%

—————————————— START OF SESSION 3 MODEL 2 ("mYBNewSprayRelease", SCENARIO CALCULATION) ----—--—-——————————

INPUT

0o L : Spray release (90

Version. . . . . . . . . . . . . . 5.03

DS A Y o L] O : Yellow Book CPR14E, Page: 2.105 /

2.112, Section: 2.5.3.7 [Finite
duration spray releases] / 2.5.3.8
[Instantaneous release of
pressurised liquefied vapours]

Case description T2304 GB 10mm

Chemical name Pentane (n-)

Mass flow rate of the source.......... ... : 2.8 kg/s

Exit tempPerature. ...ttt i : 75.997 °C

Exit pressure 11.9 Bar
Exit vapour mass fraction 0 %

Hole diameter 10 mm
Height leak above ground level.. 5.5 m
Ambient temperature . . . . . . . 8 °C
Ambient relative humidity...........iuiniiiiiiiiiiiinnnnn. : 74 0%
RESULTS

AFTER FLASHING AND RAINOUT : liquid mass fraction... : 54.028 %
Nett mass flow tO @ir (JeL) .ce ittt it : 2.8 kg/s
Temperature Jet/CloUd. ...ttt it it ittt ettt : 35.92 °C
Diameter Jet/Cloud ... .iuiiiiiiiiiiiiii i i e : 0.078697 m
Nett mass flow rained OUL....eieetettteeeeeeeeeeeeeeeneennns : 0 kg/s

Project : D-1605
************** START OF SESSION 1 MODEL 1 ("mYBTPDIS", SCENARIO CALCULATION) --—----——-——————————

INPUT

e L : TPDIS (two phase bottom vent from a
pipeline) (202)

B ok o o : 5.06

B = a0 o e : Yellow Book (CPR-14E), 3rd edition

1997, Chapter 2 and Modelling source
terms for the atmospheric dispersion
of hazardous substances, Jaakko

Kukkonen
Case description D-1605 GB
Chemical name Propane
Use representative step First 20% average (flammable)
Type Of FeleasSe ..ttt : Release through hole in vessel
Hole diameter... 203 mm
Hole rounding....... Sharp edges
Discharge coefficient 0.62 -
Height difference between pipe entrance and exit 0 m
Vessel VOlUme. . ..ottt ittt ittt ittt : 54 m3
VESSel YD et e e e : Horizontal cylinder
Length Cylinder. ...ttt ittt ittt ittt einneennns : 8.4 m
Filling degree.. 50 %
Expansion type.. . Adiabatic

Pressure inside vessel determination Use vapour pressure

Initial temperature in vessel.........iuuiiiiiininnnennnnnnn : 43 °C

Type of calculation........uuiiiii ittt iiiiiiinneennns : Calculate until specified time
Time t after start release........iiiiiiiintinnnnennnnennnns : 300 s
RESULTS

Initial mass IN VESSELl. ..ttt ittt tteee it etnesennnenn : 13171 kg
Initial (vapour) pressure in vessel............iiiiiinnnnnnn : 14.669 Bar
Time needed to empty vessSel......tiiitiinitnnneennneennnns : 54.794 s
Mass flow rate at time t.... 6.2683 kg/s
Total mass released at time t... 13044 kg
Pressure in vessel at time t.... . . . . . . . 1.0214 Bar
Temperature in vessel at time t......c..oiiimiiiinnennnennn. : -41.409 °C
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Exit vapour mass fraction at time t.............. ... ... ... : 100 %
Mass of liquid in vessel 0 kg
Mass of vapour in vessel 126.23
Height of liquid at time 0 m
Filling degree at time t 0%
Pressure at pipe exit at 1.0214
Temperature at pipe exit -41.951
Maximum mass flow rate.........o.oiiuiiiiiiniiin s : 715.09
Representative release rate 710.24
Representative outflow duration. 19 s
Representative temperature 42.35 °
Representative pressure..... . . . 14.513
Representative vapour mass fraCtion.............cceuveennnenen. : 0%

______________ START OF SESSION 1 MODEL 2 ("mYBNewSprayRelease", SCENARIO CALCULATION)

duration spray releases]

Bar
°c
kg/s
kg/s

C
Bar

Page: 2.105 /

[Finite
/ 2.5.3.8

[Instantaneous release of
pressurised liquefied vapours]

INPUT

LT L : Spray release

RSB o= e o PP : 5.03

DU =Y o Lt =Y : Yellow Book CPR14E,
2.112, Section:

Case desSCripPtion. .ttt ittt ettt ettt e : D-1605 GB

Chemical Mame. .. ..ttt it i it e it e e i : Propane

Mass flow rate of the source 710.24 kg/s

Exit temperature 42.35 °C

Exit pressure........... 14.513 Bar

Exit vapour mass fraction... . . . . . . . . 0%

Hole diameter. .ottt ittt it e it eaeeanns : 203 mm

Height leak above ground level 6.7 m

Ambient temperature 8 °C

Ambient relative humidity........ouiiiiiiniiin e 74 0%

RESULTS

AFTER FLASHING AND RAINOUT : 1liquid mass fraction... : 31.754 %

Nett mass flow to air (jet) 710.24 kg/s

Temperature jet/cloud -42.25 °C

Diameter jet/cloud ..... 1.5615 m

Nett mass flow rained out 0 kg/s

77777777777777 START OF SESSION 2 MODEL 1 ("mYBTPDIS", SCENARIO CALCULATION)

INPUT

e L : TPDIS (two phase bottom vent from a
pipeline) (202)

=T o= e 4 : 5.06

B = =0 o : Yellow Book (CPR-14E), 3rd edition
1997, Chapter 2 and Modelling source
terms for the atmospheric dispersion
of hazardous substances, Jaakko
Kukkonen

Case description. ... i i i i : D-1605 10%

Chemical MamME. ...ttt ittt ittt tine ittt enneennns : Propane

Use representative step. First 20% average (flammable)

Type of release.

Hole diameter... . . . . . . . . . . 20.3 mm

HOLE FOUNAING. st oottt ettt ettt ettt ee et e eee e eeaeeeeaeeeennn : Rounded edges
Discharge coefficient...... ..ot iiiniinneennns 1 -

Height difference between pipe entrance and exit............ : 0m

Vessel volume 54 m3

Vessel type.....
Length cylinder. 8.4 m
Filling degree.. . . . . . . . . . . . 50 %
EXPansSion LypPe. it i i e e e : Adiabat
Pressure inside vessel determination
Initial temperature in vessel
Type of calculation......... . . . . . . .
Time t after start release........iiiiiiiiniininieennnnennnns : 300 s

43 °C

Horizontal cylinder

ic

Use vapour pressure

RESULTS

Initial mMass IN VESSELl. ..ttt ittt itiee ittt : 13171 kg
Initial (vapour) pressure in vessel. 14.669 Bar
Time needed to empty vessel 3345.9 s
Mass flow rate at time t.... . . . . . . . . 11.322 kg/s
Total mass released at time t......... ... i, : 3340.6 kg
Pressure in vessel at time t....... ... ... ..., : 14.091 Bar
Temperature in vessel at time t 41.24 °C
Exit vapour mass fraction at time t. 0 %

Mass of liquid in vessel at time t.. . . . 9148.3 kg
Mass of vapour in vessel at time t.........iiiiiiiiiiinnenn : 817.34 kg
Height of liquid at time 1.1207 m
Filling degree at time t 36.324 %
Pressure at pipe exit at 14.142 Bar
Temperature at pipe exit 41.24 °C
Maximum mass flow rate 11.534 kg/s
Representative release rate . . . 11.515 kg/s
Representative outflow dUuration........c...eeuiiernnnennnnnnn : 300 s
Representative temperature............uuuiiiiiiiiiinnnnnenns : 42.843 °C
Representative pressure............. 14.68 Bar
Representative vapour mass fraction 0 %

______________ START OF SESSION 2 MODEL 2 ("mYBNewSprayRelease", SCENARIO CALCULATION)

5.03

Reference.
2.112,

60(104)

Spray release

Yellow Book CPR14E,
Section:
duration spray releases]

Release through hole in vessel

Calculate until specified time

Page: 2.105 /

[Finite
/ 2.5.3.8
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[Instantaneous release of
pressurised liquefied vapours]

Case description D-1605 10%
Chemical name............... Propane
Mass flow rate of the source 11.515 kg/s
Exit temperature 42.843 °C
Exit pressure 14.68 Bar
Exit vapour mass fraction 0%

Hole diameter 20.3 mm
Height leak above ground level.. 6.7 m
Ambient temperature 8 °C
Ambient relative humidity. 74 %
RESULTS

AFTER FLASHING AND RAINOUT : 1liquid mass fraction... 30.871 %
Nett mass flow to air (jet). . 11.515 kg/s
Temperature jet/cloud....... . . . . . . . . -42.25 °C
Diameter Jet/Cloud . ..uuuiiiiiiiiiiiiiiii i : 0.19445 m
Nett mass flow rained out.......... .. : 0 kg/s

************** START OF SESSION 3 MODEL 1 ("mYBTPDIS", SCENARIO CALCULATION) --------———-—-—-—-—-----

INPUT

LT L : TPDIS (two phase bottom vent from a
pipeline) (202)

=T o= e 4 : 5.06

B N a8 o V! : Yellow Book (CPR-14E), 3rd edition

1997, Chapter 2 and Modelling source
terms for the atmospheric dispersion
of hazardous substances, Jaakko

Kukkonen
Case description D-1605 10mm
Chemical name Propane
Use representative step. . First 20% average (flammable)
Type Of FeleasSe ..ttt : Release through hole in vessel
Hole diameter. .ottt ittt i : 10 mm
HOLE FOUNAING. st vttt sttt ettt e ettt te et e eee e etaeeeeneeeenns : Rounded edges
Discharge coefficient...... ..ot iinneennns 1 -
Height difference between pipe entrance and exit 0 m
Vessel volume 54 m3
Vessel type..... Horizontal cylinder
Length cylinder 8.4 m
Filling degree 50 %
Expansion type Adiabatic
Pressure inside vessel determination Use vapour pressure
Initial temperature in vessel 43 °C
Type of calculation........uiiiii it iiiniinneennns : Calculate until specified time
Time t after start release.........oouiiiiniinnnnnnnnnnnnns : 300 s
RESULTS
Initial mass In VeSSel. ...ttt iiiin i iinnneinnenneenn 13171 kg
Initial (vapour) pressure in vessel. . . . . . . 14.669 Bar
Time needed to empty vesSSel......tiiiutininnneennneennnns ¢ 13732 s
Mass flow rate at time t.....ui ittt einneenn : 2.7875 kg/s
Total mass released at time t... 818.61 kg
Pressure in vessel at time t.... 14.54 Bar
Temperature in vessel at time t 42.611 °C
Exit vapour mass fraction at time t 0 %
Mass of liquid in vessel at time t.......................... : 11686 kg
Mass of vapour in vessel at time t.........ciiiiiiiiinnenn : 703.56 kg
Height of liquid at time 1.3552 m
Filling degree at time t 46.65 %
Pressure at pipe exit at 14.601 Bar
Temperature at pipe exit . . 42.611 °C
Maximum mass flow rate............uuiiiiiiiiiiiiiininnann : 2.7988 kg/s
Representative release rate.......c.ouiiiiin e ennnenn : 2.7977 kg/s
Representative outflow duration. 300 s
Representative temperature.. 42.962 °C

Representative pressure............. . . . . . . 14.721 Bar
Representative vapour mass fraction

—————————————— START OF SESSION 3 MODEL 2 ("mYBNewSprayRelease", SCENARIO CALCULATION) -------—-——————————

Spray release (90)

5.03

Yellow Book CPR14E, Page: 2.105 /
2.112, Section: 2.5.3.7 [Finite
duration spray releases] / 2.5.3.8
[Instantaneous release of
pressurised liquefied vapours]

Case desCription. ...ttt ittt ittt : D-1605 10mm
Chemical MaME. . ...ttt et ittt ettt te ettt ee e eeee e eiaeeeennn : Propane
Mass flow rate of the source............ ... ... ... ... ... ... : 2.7977 kg/s
Exit temperature 42.962 °C
Exit pressure 14.721 Bar
Exit vapour mass fraction. 0%

Hole diameter 10 mm
Height leak above ground level 6.7 m
Ambient temperature........ ...ttt ittt : 8 °C
Ambient relative humidity........ouiiiiiiiiiin e 74 0%
RESULTS

AFTER FLASHING AND RAINOUT : 1liquid mass fraction... : 30.724 %
Nett mass flow to air (jet) 2.7977 kg/s
Temperature jet/cloud -42.25 °C
Diameter jet/cloud 0.095865 m
Nett mass flow rained out. 0 kg/s

Project : V-2105

61(104)
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Case descriptio
Chemical name
Use representat
Type of release
Hole diameter..
Hole rounding..
Discharge coeff
Height differen
Vessel volume
Vessel type....
Length cylinder
Filling degree.
Expansion type.
Pressure inside
Initial tempera
Type of calcula
Time t after st

RESULTS

Initial mass in
Initial (vapour
Time needed to
Mass flow rate
Total mass rele
Pressure in ves
Temperature in
Exit vapour mas
Mass of liquid
Mass of vapour
Height of liqui
Filling degree
Pressure at pip
Temperature at
Maximum mass f1
Representative
Representative
Representative
Representative
Representative

Case descriptio
Chemical name
Mass flow rate

Exit temperatur
Exit pressure
Exit vapour mas
Hole diameter
Height leak abo
Ambient tempera
Ambient relatiwv

RESULTS

AFTER FLASHIN!
Nett mass flow
Temperature jet
Diameter jet/cl
Nett mass flow

Case descriptio
Chemical name
Use representat
Type of release
Hole diameter..
Hole rounding..
Discharge coeff
Height differen
Vessel volume
Vessel type....
Length cylinder

62(104)

START OF SESSION 1 MODEL 1 ("mYBTPDIS", SCENARIO CALCULATION) —-—-—————————————————

............................................. : TPDIS (two phase bottom vent from a
pipeline) (202)

............................................. : 5.06

............................................. : Yellow Book (CPR-14E), 3rd edition
1997, Chapter 2 and Modelling source
terms for the atmospheric dispersion
of hazardous substances, Jaakko
Kukkonen

: V-2105

Propane

ive step First 20% average (flammable)

............................................. : Release through hole in vessel

3 S

. 203 mm
..... Sharp edges
icient 0.62 -
ce between pipe entrance and exit 0 m

30 m3
. Horizontal cylinder
. 6.4 m
. . . . . . . . . . . 50 %
............................................. : Adiabatic
vessel determination.............ouiiiinnn.n : Use vapour pressure
TUre 1N VeSSl ittt ittt : 38 °C
o o ) B : Calculate until specified time
Eo R o e : 300 s
=== : 7416.7 kg
) pressure in vessel. . 13.07 Bar
empty vessel. 30.112 s
at time t.... . . . . . . . 6.2759 kg/s
ased at time t..... ... .. : 7346.3 kg
sel at time t....iiieiiiii i : 1.0228 Bar
vessel at time ..., : -41.903 °C
s fraction at time t........ ... i, : 100 %
in vessel at time t.. 0 kg
in vessel at time t.. 70.375 kg
d at time 0 m
at time t 0%
e exit at 1.0228 Bar
pipe exit . . . . . . -41.92 °C
ow rate...... . . . . . . . .t 678.4 kg/s
release rate . . 673.87 kg/s
outflow duration...........oiiiiiiiiiiiinn, : 11 s
LEMPEeratuUre. . vu vttt it iie i : 37.396 °C
PrESSUL . v vttt ittt i it tntn et en e eenennens : 12.938 Bar
vapour mass fraction.............. ... . ... : 0%

START OF SESSION 1 MODEL 2 ("mYBNewSprayRelease", SCENARIO CALCULATION) -----—-—————————————

Spray release (90)

5.03

Yellow Book CPR14E, Page: 2.105 /
2.112, Section: 2.5.3.7 [Finite
duration spray releases] / 2.5.3.8
[Instantaneous release of
pressurised liquefied vapours]

0 : V-2105
Propane
of the source 673.87 kg/s
e 37.396 °C
12.938 Bar
s fraction 0%
203 mm
ve ground level.. 4.8 m
ture . . . . . . 7.7 °C
€ NUMIdity. . vvi ittt ettt : 74 %
G AND RAINOUT 37.755 %
to air (jet) 673.87 kg/s
/cloud....... . . . . . . . . -42.25 °C
OUA vttt ittt et et e e : 1.5058 m
rained OUt....iiuee ittt inneennns : 0 kg/s

START OF SESSION 2 MODEL 1 ("mYBTPDIS", SCENARIO CALCULATION) -—-—————————————————

............................................. : TPDIS (two phase bottom vent from a
pipeline) (202)

............................................. : 5.06

............................................. : Yellow Book (CPR-14E), 3rd edition
1997, Chapter 2 and Modelling source
terms for the atmospheric dispersion
of hazardous substances, Jaakko
Kukkonen

: V-2105 10%

Propane

Nttt et et et esososososososososososososososons

ive step. . . . . . . . . . First 20% average (flammable)
............................................. : Release through hole in vessel
............................................. : 20.3 mm
............................................. : Rounded edges
o = o PP : 1 -
ce between pipe entrance and exit 0 m

30 m3
. Horizontal cylinder

6.4 m
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Filling degree. vttt it i it it
EXPansSion LyPe. .ttt i e e e
Pressure inside vessel determination
Initial temperature in vessel
Type of calculation......... . . . . . . .
Time t after start release........iiiiiiiintinnnnennnnennnns

RESULTS

Initial mass in vessel
Initial (vapour) pressure in vessel.
Time needed to empty vessel
Mass flow rate at time t.... . .
Total mass released at time t......... ... ... ... ..
Pressure in vessel at time t....... .ttt
Temperature in vessel at time t
Exit vapour mass fraction at time t.
Mass of liquid in vessel at time t.. . . . . .
Mass of vapour in vessel at time t.......iiiuiiiinnennnnnnn
Height of liquid at time
Filling degree at time t
Pressure at pipe exit at
Temperature at pipe exit
Maximum mass flow rate............ ... .. i
Representative release rate.........iiitiiiiiinnnnnnnnnnns
Representative outflow duration..............coiiiiiiinn.n.
Representative temperature.............oiiiiiiinnnnnnnnnannn
Representative pressure.............
Representative vapour mass fraction

—————————————— START OF SESSION 2 MODEL 2

Case desSCripPtion. .. ittt ittt ettt ettt et e

Chemical name
Mass flow rate of the source
Exit temperature
Exit pressure
Exit vapour mass fraction.
Hole diameter .
Height leak above ground level............iuiiiiiniiininnnnnn.
Ambient temperature............i.i.iiiiiiiiiiiii i i i i
Ambient relative humidity........ouiiinin i nnnennnnenn

RESULTS

AFTER FLASHING AND RAINOUT
Nett mass flow to air (Jet) ...
Temperature jet/cloud
Diameter jet/cloud .....

Nett mass flow rained out

,,,,,,,,,,,,,, START OF SESSION 3 MODEL 1

Case desCription. ..ttt ittt ittt et
Chemical MamMe. ...uttiit ettt it eeieeanneeanneennns
Use representative step.........iiiiiiiiiiiiiiiiiiiinennns
Type Of FeleasS@ ..ttt
Hole diameter
Hole rounding
Discharge coefficient... . . . . .
Height difference between pipe entrance and exit
Vessel VOLUME. ..ttt ittt ittt ittt it e it et eiae s
VESSel YD . et e e
Length cylinder.
Filling degree.. . . . .
Expansion type......................
Pressure inside vessel determination
Initial temperature in vessel..........uiiiiiiiinnnennnnnnn
Type of calculation. ...,
Time t after start release........iiiiiiiintinnnennnnnennnns

RESULTS

Initial mass in vessel.. ...ttt
Initial (vapour) pressure in vessel
Time needed to empty vessel
Mass flow rate at time t....
Total mass released at time t... .
Pressure in vessel at time t........ ottt
Temperature in vessel at time t........oiiiiiiinneennnennn.
Exit vapour mass fraction at time t.............. ... ... ...
Mass of liquid in vessel at time t..........oiiiiiiiiinnn.
Mass of vapour in vessel at time t..
Height of liquid at time t
Filling degree at time t . . . . . .
Pressure at pipe exit at time t........c.uiiiiiiiinnnnnnn.

50 %

: Adiabatic

Use vapour pressure

38 °C

Calculate until specified time
300 s

7416.7 kg
13.07 Bar
1852.5 s
10.572 kg/s
3173.6 kg
12.157 Bar

("mYBNewSprayRelease", SCENARIO CALCULATION) —--—-————————————————

Spray release (90)

5.03

Yellow Book CPR14E, Page: 2.105 /
2.112, Section: 2.5.3.7 [Finite
duration spray releases] / 2.5.3.8
[Instantaneous release of
pressurised liquefied vapours]

: V-2105 10%

Propane
10.912 kg/s
37.753 °C
13.049 Bar

("mYBTPDIS", SCENARIO CALCULATION) ------—---——-———--—--—

TPDIS (two phase bottom vent from a
pipeline) (202)

5.06

Yellow Book (CPR-14E), 3rd edition
1997, Chapter 2 and Modelling source
terms for the atmospheric dispersion
of hazardous substances, Jaakko
Kukkonen

: V-2105 10mm

Propane

First 20% average (flammable)
Release through hole in vessel
10 mm

Rounded edges

1 -

0m

30 m3

Horizontal cylinder

6.4 m

50 %

Adiabatic

Use vapour pressure

38 °c

Calculate until specified time
300 s

7416.7 kg
13.07 Bar
7494.2 s

2.637 kg/s
773.78 kg
12.881 Bar
37.379 °C

6303.5 kg
366.96 kg
1.1139 m
44.398 %
12.933 Bar

63(104)
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Temperature at pipe exit at time t............. ... ... ...
Maximum mass flow rate........... ... ..
Representative release rate.........iiiiiiiiiiiiiiininann.
Representative outflow duration.
Representative temperature.. . .
Representative pressure.............
Representative vapour mass fraction

—————————————— START OF SESSION 3 MODEL 2 ("mYBNewSprayRelease", SCENARIO CALCULATION) ----------------——-

INPUT

0T L Spray release (90

Version. 5.03

Reference Yellow Book CPR14E, Page: 2.105 /
2.112, Section: 2.5.3.7 [Finite
duration spray releases] / 2.5.3.8
[Instantaneous release of
pressurised liquefied vapours]

Case desSCripPtion. . ettt ittt ettt ettt et : V-2105 10mm

Chemical Mame. .. ..ttt i ittt e it e i : Propane

Mass flow rate of the source 2.6535 kg/s

Exit temperature 37.941 °C

Exit pressure........... 13.108 Bar

Exit vapour mass fraction 0%

Hole diameter. . uuu ittt it i iiie et : 10 mm

Height leak above ground level............uuiiiiiniiininnnnnn. : 4.8 m

Ambient temPerature..........ieiue i nenneneenennennnns : 7.7 °C

Ambient relative humidity........ouiiiiiiiiiii e : 74 0%

RESULTS

AFTER FLASHING AND RAINOUT : 1liquid mass fraction... : 36.862 %

Nett mass flow to air (jet) . 2.6535 kg/s

Temperature jet/cloud. -42.25 °C

Diameter jet/cloud ..... 0.092433 m

Nett mass flow rained out 0 kg/s

Project : V-2505
—————————————— START OF SESSION 1 MODEL 1 ("mYBTPDIS", SCENARIO CALCULATION) —--——-—=————=———————

INPUT

o o L= : TPDIS (two phase bottom vent from a
pipeline) (202)

RSB o= e o PP : 5.06

DU = =Y o Lt : Yellow Book (CPR-14E), 3rd edition
1997, Chapter 2 and Modelling source
terms for the atmospheric dispersion
of hazardous substances, Jaakko
Kukkonen

Case desSCripPtion. .. ittt ittt ittt ettt ettt et et : V-2505 GB

Chemical Mame. .. ..ttt it ettt i it e et : Propane

Use representative step. First 20% average (flammable)
Type of release Release through hole in vessel
Hole diameter... 203 mm

Hole rounding. ... ..ttt ittt einneennns : Sharp edges

Discharge coefficient... ..ottt inneennns 0 0.62 -

Height difference between pipe entrance and exit 0 m

Vessel volume. . 47 m3

Vessel type..... . . . . . . . . . . . Horizontal cylinder
Length cylinder 7.9 m

Filling degree. vttt ittt it ittt ittt e i et : 51 %

EXPANSION LD it ittt ittt ettt ittt ettt et e : Adiabatic

Pressure inside vessel determination.............c.ceeeunnenen. : Use vapour pressure
Initial temperature in vessel 35 °C

Type of calculation . . . Calculate until specified time
Time t after start release........iiiiiiiinnnnnnnnnnnennnns : 300 s

RESULTS

Initial mass in vessel.............. 11925 kg
Initial (vapour) pressure in vessel. . . . . . 12.175 Bar
Time needed to empty vessel..... ..ttt ennnennns : 47.117 s
Mass flow rate at time t........iiiiiiiiiiiiiiiiiniiinnennn : 6.3238 kg/s
Total mass released at time t......... ... ... i, : 11814 kg
Pressure in vessel at time t.......... it : 1.031 Bar
Temperature in vessel at time t -41.971 °cC
Exit vapour mass fraction at time t. 100 %

Mass of liquid in vessel 0 kg

Mass of vapour in vessel 111.17 kg
Height of liquid at time 0m

Filling degree at time t 0%
Pressure at pipe exit at 1.031 Bar
Temperature at pipe exit . . -41.971 °c
Maximum mass Flow Fate....ue ittt eeeeeeeeeeneeenns : 656.65 kg/s
Representative release rate.......c.ouuiiineenneennnennnnnnn : 652.28 kg/s
Representative outflow duration.............coiiiiiiiinnnnnn : 18 s
Representative temperatuUre....... et ennnnenn : 34.423 °C
Representative pressure............. 12.068 Bar
Representative vapour mass fraction. 0 %

************** START OF SESSION 1 MODEL 2 ("mYBNewSprayRelease", SCENARIO CALCULATION) -------—-——-—-——-—-——--—

INPUT

Model. .. Spray release (90

Version. . . . . . . . . . . . . . 5.03

B S a8 o V! : Yellow Book CPR14E, Page: 2.105 /

2.112, Section: 2.5.3.7 [Finite
duration spray releases] / 2.5.3.8
[Instantaneous release of
pressurised liquefied vapours]

Case desCription. ...ttt it it e i e, V-2505 GB

Chemical name . . . . . . . . Propane

Mass flow rate of the SOUTCEe. ... vttt ittt ennns : 652.28 kg/s

64(104)
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EXit temperatuUre. ... ...ttt it i i e
EXIt PresSsSUre. .. it it i ittt e e
Exit vapour mass fraction.........c..oiiiiiiiiiniiinnnneenn
Hole diameter...................

Height leak above ground level..

Ambient temperature
Ambient relative humidity.......... .o,

RESULTS

AFTER FLASHING AND RAINOUT
Nett mass flow to air (jet)
Temperature jet/cloud....... .
Diameter Jet/Cloud ...ttt
Nett mass flow rained out..........c.iiiiiiiiiiininnnnnnnnnnn

liquid mass fraction...

______________ START OF SESSION 2 MODEL 1

Version.
Reference

Case desCription. ...ttt ittt ittt
Chemical name
Use representative step. . . . . . . . . .
TypPe Of TElEaSE. ittt ittt ittt ittt ittt ineinenenenns
Hole diameter
Hole rounding
Discharge coefficient
Height difference between pipe entrance and exit .
Vessel VOLUME. vt ut ittt ettt ettt ieei i nnneennneanns
==L A ol o
Length Cylinder. ...ttt ittt ettt et et eeennn
Filling degree
Expansion type
Pressure inside vessel determination
Initial temperature in vessel .
Type Of calculation. . ...ttt iiineeinneenneennns
Time t after start release........iiiuiiiininnnnennnnennnns

RESULTS

Initial mass in vessel.. ...ttt ittt i
Initial (vapour) pressure in vessel..........c.ciiiiiiennnnennn
Time needed to empty vessel..... ..ttt nneeennnennns
Mass flow rate at time t........iiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiinnnnn
Total mass released at time t...
Pressure in vessel at time t....
Temperature in vessel at time t . .
Exit vapour mass fraction at time t............. ... ... .. ...,
Mass of liquid in vessel
Mass of vapour in vessel
Height of liquid at time
Filling degree at time t
Pressure at pipe exit at
Temperature at pipe exit
Maximum mass flow rate........uiiuiutinittnnneennneennnnannn
Representative release rate.........oiiiiiiiiiiinnnnnnnnns
Representative outflow duration.
Representative temperature
Representative pressure.............
Representative vapour mass fraction

,,,,,,,,,,,,,, START OF SESSION 2 MODEL 2

Case desCription. ...ttt it it
Chemical MamMe. ...ttt ittt ittt ittt ittt e i
Mass flow rate of the source
Exit temperature . .
Exit pressure...........
Exit vapour mass fraction
Hole diameter. vttt it it e it
Height leak above ground level............iiiiinininiinnnnnnnnnn
Ambient tempPeratuUre. ... ...ttt enneennneens
Ambient relative humidity........ouiiinn it innnennnnenn

RESULTS

AFTER FLASHING AND RAINOUT
Nett mass flow to air (jet)
Temperature jet/cloud.

Diameter jet/cloud .....
Nett mass flow rained out

liquid mass fraction...

______________ START OF SESSION 3 MODEL 1

34.423 °cC
12.068 Bar
0%

("mYBTPDIS", SCENARIO CALCULATION) ---------——————————

TPDIS (two phase bottom vent from a
pipeline) (202)

5.06

Yellow Book (CPR-14E), 3rd edition
1997, Chapter 2 and Modelling source
terms for the atmospheric dispersion
of hazardous substances, Jaakko
Kukkonen

1 V-2505 10%

Propane

First 20% average (flammable)
Release through hole in vessel
20.3 mm

Rounded edges

1 -

0m

47 m3

Horizontal cylinder

7.9 m

51 %

Adiabatic

Use vapour pressure

35 °C

Calculate until specified time
300 s

11925 kg
12.175 Bar
2882.4 s
10.397 kg/s
3094.1 kg
11.718 Bar
33.409 °C

("mYBNewSprayRelease", SCENARIO CALCULATION) ---------——-———-—————

Spray release (90)

5.03

Yellow Book CPR14E, Page: 2.105 /
2.112, Section: 2.5.3.7 [Finite
duration spray releases] / 2.5.3.8
[Instantaneous release of
pressurised liquefied vapours]
V-2505 10%

Propane

10.574 kg/s

34.858 °C

12.197 Bar

40.551 %
10.574 kg/s

("mYBTPDIS", SCENARIO CALCULATION) ----------—————————

TPDIS (two phase bottom vent from a
pipeline) (202)
5.06

65(104)
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DS =Y o Lt Y : Yellow Book (CPR-14E), 3rd edition
1997, Chapter 2 and Modelling source
terms for the atmospheric dispersion
of hazardous substances, Jaakko

Kukkonen
Case desCription. ..ttt ittt ittt ittt : V-2505 10mm
Chemical MamMe. .. ..ttt i it i it et e i : Propane

Use representative step
Type of release
Hole diameter... .
Hole rounding.......

First 20% average (flammable)
Release through hole in vessel
10 mm

Rounded edges

Discharge coefficient... . . . . . . 1 -

Height difference between pipe entrance and exit . . 0 m

Vessel VOLUME. ..ttt ittt ittt ittt i it e it e e eiae s : 47 m3

VESSEL Pt ittt ittt ittt ettt tae ittt e e e, : Horizontal cylinder
Length cylinder. 7.9 m

Filling degree.. . 51 %

Expansion type......c.uiiiiiiiinienn Adiabatic

Pressure inside vessel determination Use vapour pressure
Initial temperature in vessel 35 °C

Type of calculation......... . . . . . . . . Calculate until specified time
Time t after start release........iiiuiiiinennnnennnnennnns : 300 s

RESULTS

Initial mass in vessel... ...ttt ittt i : 11925 kg
Initial (vapour) pressure in vessel 12.175 Bar
Time needed to empty vessel 11543 s
Mass flow rate at time t.... 2.5597 kg/s
Total mass released at time t... . . . . . . . 749.35 kg
Pressure in vessel at time t........ ottt : 12.073 Bar
Temperature in vessel at time t......... ..., : 34.649 °C
Exit vapour mass fraction at time t. 0 %

Mass of liquid in vessel at time t.. 10686 kg
Mass of vapour in vessel at time t.. . . . . . 512.62 kg
Height of liquid at time t....... ... i i, : 1.3236m
Filling degree at time t.....iiiii ittt iinnnennns : 47.57 %
Pressure at pipe exit at time t........c.oiiiiiiiinnnnnnn. : 12.135 Bar
Temperature at pipe exit 34.649 °C
Maximum mass flow rate 2.5701 kg/s
Representative release rate 2.5691 kg/s
Representative outflow duration. . . 300 s
Representative temperatuUre....... ..ottt ernneennneenn 1 34.966 °C
Representative PreSSULE. ...ttt et eeennneennneennnenn : 12.23 Bar
Representative vapour mass fraction......................... : 0%

************** START OF SESSION 3 MODEL 2 ("mYBNewSprayRelease", SCENARIO CALCULATION) -------————-—-—-—-—-——--—

INPUT

oo L : Spray release (90

T o= e o : 5.03

2 T o= Y 1 : Yellow Book CPR14E, Page: 2.105 /

2.112, Section: 2.5.3.7 [Finite
duration spray releases] / 2.5.3.8
[Instantaneous release of
pressurised liquefied vapours]

Case desCription. ...t it it e e, V-2505 10mm

Chemical name Propane
Mass flow rate of the source . . . . . . . 2.5691 kg/s
EXIL COMPEIAE UL e v vttt ettt ettt ettt eeeeeeeeeeeneenaneennn : 34.966 °C
EXLIt PresSsUre. ...ttt ittt ittt : 12.23 Bar
Exit vapour mass fraction..........c.ouiiuiiiiiiiiiinnnnnenn : 0%

Hole diameter. vttt ittt it e it : 10 mm
Height leak above ground level.. 6.2 m
Ambient temperature . . 8 °c
Ambient relative humidity........ouiiiininn e : 74 %
RESULTS

AFTER FLASHING AND RAINOUT : 1liquid mass fraction... : 40.423 %

Nett mass flow to air (jet) 2.5691 kg/s

Temperature jet/cloud -42.25 °C
Diameter jet/cloud ..... 0.090292 m
Nett mass flow rained out. 0 kg/s

Project : V-2905
—————————————— START OF SESSION 1 MODEL 1 ("mYBTPDIS", SCENARIO CALCULATION) —--——-—————————————

INPUT

0o L : TPDIS (two phase bottom vent from a
pipeline) (202)

TS E ok= T e o PP : 5.06

DS = =Y o Lot =Y : Yellow Book (CPR-14E), 3rd edition
1997, Chapter 2 and Modelling source
terms for the atmospheric dispersion
of hazardous substances, Jaakko
Kukkonen

Case desSCripPtion. .. ettt ittt ettt ettt et : V-2905 GB

Chemical Mame. .. ...ttt ittt e it e i : Propane

Use representative step. First 20% average (flammable)
Type of release. Release through hole in vessel
Hole diameter... 76 mm

Hole roUNdiNg. .. .uui it e et eenneeenneennns : Sharp edges

Discharge CoeffiCient. ...ttt it enneeenns : 0.62 -

Height difference between pipe entrance and exit............ : 0m

Vessel volume 5 m3

Vessel type..... Horizontal cylinder
Length cylinder. 3m

Filling degree.. 60 %

J g ST o =T I o o4 <1 : Adiabatic
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Pressure inside vessel determination.................. ... ...
Initial temperature in vessel..........iiiiiiiiiinnnnnnnnn
Type Of calculation. . ...ttt eenneennns
Time t after start release............i.iiiiiiiiininnnnnnnnnn.

RESULTS

Initial mass in vessel. ...ttt ittt
Initial (vapour) pressure in vessel.
Time needed to empty vessel.
Mass flow rate at time t....
Total mass released at time t...
Pressure in vessel at time t....
Temperature in vessel at time t......... ..ot
Exit vapour mass fraction at time t............ it
Mass of liquid in vessel at time t..
Mass of vapour in vessel at time t..
Height of liquid at time
Filling degree at time t
Pressure at pipe exit at
Temperature at pipe exit
Maximum mass flow rate
Representative release rate . . . . .
Representative outflow duration.............oviiiiiiinnn.
Representative temperature............outiiiiiinnnnnnnnnnnns
Representative pPressuUre..........ouiiiiiiiiiintinnennnennn
Representative vapour mass fraction................. ..o

______________ START OF SESSION 1 MODEL 2

Version. .
B3R A ol o Lo

Case description. .. ... i i i e
Chemical name
Mass flow rate of the source
Exit temperature . .
EXLL PreSSULe. ittt iit ittt ittt ittt ittt it et enenenn
Exit vapour mass fracCtion..........uuiiiuinitnneennnennnnnnn
Hole diameter
Height leak above ground level..
Ambient temperature
Ambient relative humidity.......... .o,

RESULTS

AFTER FLASHING AND RAINOUT
Nett mass flow to air (jet)
Temperature jet/cloud....... . . . . . . .
Diameter Jet/cloud .....iuiuitiiiiiiii it e e
Nett mass flow rained out..........coiiiiiiiininnnnnnnnnnns

liquid mass fraction...

—————————————— START OF SESSION 2 MODEL 1

Case desSCripPtion. .. ittt ittt ettt ettt et et
Chemical name
Use representative step. . . . . . . . . .
TyPe Of TELlEASE . i ittt ittt ittt it ittt ittt e
Hole diameter. .. ...t i
Hole rounding......uiiui ittt ittt ittt ennns
Discharge CoeffiCient. .. .ottt
Height difference between pipe entrance and exit
Vessel volume
Vessel type.....
Length cylinder
Filling degree
Expansion type
Pressure inside vessel determination
Initial temperature in vessel
Type Of calculation. . ...ttt eenneennns
Time t after start release........iviiiiiinnnnnnnnnnennnns

RESULTS

Initial mass in vessel. ...ttt ittt
Initial (vapour) pressure in vessel.
Time needed to empty vessel.. ... ..ttt nnneenneennns
Mass flow rate at time t.......c.iiiiiiiiiiiiiiiiniiinnnns
Total mass released at time t...
Pressure in vessel at time t....
Temperature in vessel at time t . . . . .
Exit vapour mass fraction at time t..........oiiiiiiiiiin.
Mass of liquid in vessel
Mass of vapour in vessel
Height of liquid at time
Filling degree at time t
Pressure at pipe exit at time t. .
Temperature at pipe exit at time t.. . . . . . .
Maximum mass flow rate........eiiniuiininnnnennneennnnnnns

Use vapour pressure

35 °C

Calculate until specified time
300 s

1474 kg
12.175 Bar
38.048 s
0.87562 kg/s
1462.3 kg
1.0174 Bar
-42.434 °C

1.0174 Bar
-42.434 °C
91.946 kg/s
91.34 kg/s
16 s

34.422 °C
12.044 Bar

("mYBNewSprayRelease", SCENARIO CALCULATION) —---——=—————————————

Spray release (90)

5.03

Yellow Book CPR14E, Page: 2.105 /
2.112, Section: 2.5.3.7 [Finite
duration spray releases] / 2.5.3.8
[Instantaneous release of
pressurised liquefied vapours]

: V-2905 GB

Propane
91.34 kg/s
34.422 °C
12.044 Bar
0%

76 mm

5.8 m

41.284 %
91.322 kg/s
-42.25 °C
0.55064 m

0 kg/s

("mYBTPDIS", SCENARIO CALCULATION) —-—-————————————=——-—-—

TPDIS (two phase bottom vent from a
pipeline) (202)

5.06

Yellow Book (CPR-14E), 3rd edition
1997, Chapter 2 and Modelling source
terms for the atmospheric dispersion
of hazardous substances, Jaakko
Kukkonen

: V-2905 10%

Propane

First 20% average (flammable)
Release through hole in vessel
7.6 mm

Rounded edges

1 -

0 m

5 m3

Horizontal cylinder

3m

60 %

Adiabatic

Use vapour pressure

35 °C

Calculate until specified time
300 s

1474 kg
12.175 Bar
2320.2 s
1.4522 kg/s
430.96 kg
11.653 Bar
33.177 °C
0%

999.21 kg
58.919 kg
0.6319 m
41.593 %
11.683 Bar
33.177 °c
1.483 kg/s
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Representative release rate.........oiiiiiiiiiiiiiiiiinnan. : 1.4803 kg/s
Representative outflow duration.............coiiiiiiiininnn. : 300 s
Representative temperatuUre....... et enneennnnenn : 34.84 °C
Representative pressure............. . . . . . . 12.167 Bar

Representative vapour mass fraction 0 %

—————————————— START OF SESSION 2 MODEL 2 ("mYBNewSprayRelease", SCENARIO CALCULATION) ----------—————————

INPUT

Model. .. Spray release (90

Version. 5.03

Reference. Yellow Book CPR14E, Page: 2.105 /

2.112, Section: 2.5.3.7 [Finite
duration spray releases] / 2.5.3.8
[Instantaneous release of
pressurised liquefied vapours]

Case description V-2905 10%

Chemical name............... . . . . . . . . Propane

Mass flow rate of the SOULCEe. ... vttt ittt ennns : 1.4803 kg/s

Exit temperature 34.84 °C
Exit pressure 12.167 Bar
Exit vapour mass fraction. 0 %

Hole diameter 7.6 mm
Height leak above ground level 5.8 m
AMbieNt LOMPEIratUL . ¢ v vttt ettt eeeeeeteeeeeeeneneeeeneennn 8 °C
Ambient relative humidity...........o i, 74 %
RESULTS

AFTER FLASHING AND RAINOUT : 1liquid mass fraction... : 40.565 %

Nett mass flow to air (jet) 1.4801 kg/s

Temperature jet/cloud -42.25 °C
Diameter jet/cloud ..... 0.06856 m
Nett mass flow rained out 0 kg/s

—————————————— START OF SESSION 3 MODEL 1 ("mYBTPDIS", SCENARIO CALCULATION) ----------------——-

INPUT

0o L : TPDIS (two phase bottom vent from a
pipeline) (202)

RSB o= e o P : 5.06

DU =Y o Lt : Yellow Book (CPR-14E), 3rd edition
1997, Chapter 2 and Modelling source
terms for the atmospheric dispersion
of hazardous substances, Jaakko
Kukkonen

Case desSCripPtion. ..ttt ittt ettt ettt et : V-2905 10mm

Chemical Mame. .. ..ttt i ittt et e i : Propane

Use representative step........ciiiiiiiiiii s : First 20% average (flammable)

TyPe Of TELlEaSE . i ittt ittt ittt it ittt it ittt : Release through hole in vessel

Hole diameter 10 mm

Hole rounding Rounded edges

Discharge coefficient 1 -

Height difference between pipe entrance and exit . . . 0 m

Vessel VOLUME. vttt ittt ettt ettt nnneenaneannn : 5 m3

VESSEL POt ittt ittt ittt ettt et ittt e e e : Horizontal cylinder

Length cylinder. 3m

Filling degree.. . . 60 %

Expansion type......c.oviiiiiiiinien. . . . . . . Adiabatic

Pressure inside vessel determination Use vapour pressure

Initial temperature in vessel..........iiiiiiiiiinnnnnnnn : 35 °C

Type Of calculation. . ...t iinn it eenneennns : Calculate until specified time

Time t after start release........iiiiiiiinennnnennnnennnns : 300 s

RESULTS

Initial mass in vessel... ...ttt i e : 1474 kg

Initial (vapour) pressure in vessel 12.175 Bar

Time needed to empty vessel 1339.6 s

Mass flow rate at time t.... 2.4618 kg/s

Total mass released at time t... . . . . . . 740.45 kg

Pressure in vessel at time t........ ..ottt : 11.156 Bar

Temperature in vessel at time t...........coiiiiiiiiinenn. : 31.383 °C

Exit vapour mass fraction at time t............. ... ... .. ..., : 0%

Mass of liquid in vessel 688.87 kg

Mass of vapour in vessel 69.46 kg

Height of liquid at time 0.47728 m

Filling degree at time t 28.497 %

Pressure at pipe exit at 11.178 Bar

Temperature at pipe exit 31.383 °C

Maximum mass flow rate 2.5675 kg/s

Representative release rate 2.5594 kg/s

Representative outflow duration. . . 300 s

Representative temperatuUre....... ..ot enneennneenn 2 34.722 °C

Representative PreSSULE. ...ttt et eennneennneennnenn : 12.132 Bar

Representative vapour mass fraction................. .o : 0%

************** START OF SESSION 3 MODEL 2 ("mYBNewSprayRelease", SCENARIO CALCULATION) -------————-—-——-—-—-—

INPUT

oo L : Spray release (90

=D o= o) o : 5.03

B S a8 o VO : Yellow Book CPR14E, Page: 2.105 /
2.112, Section: 2.5.3.7 [Finite
duration spray releases] / 2.5.3.8
[Instantaneous release of
pressurised liquefied vapours]

Case desCription. ...ttt it i e : V-2905 10mm

Chemical MamMe. ...ttt ittt ittt ittt i it et : Propane

Mass flow rate of the source 2.5594 kg/s

Exit temperature 34.722 °cC

Exit pressure 12.132 Bar

Exit vapour mass fracCtion.........euieiuineenneennnennnnnnn : 0%

63(104)



Riskanalysmetod tillimpad pa raffinaderiet i Lysekil
Bilaga 8 Rapportfil fran simuleringar i EFFECTS 7.4

Hole diameter. ...ttt it i it it e et
Height leak above ground level............iiiiiiniininnnnnnnnn.
Ambient tempPeratuUre. ... ...ttt einneenneennnnens
Ambient relative humidity.......... .o,

RESULTS

AFTER FLASHING AND RAINOUT
Nett mass flow to air (jet)
Temperature jet/cloud.

Diameter jet/cloud .....
Nett mass flow rained out.

liquid mass fraction...

Project V-8202

—————————————— START OF SESSION 1 MODEL 1

INPUT

e o R
T o= e o
RefereNCe. . i i i i i i et e e

Case desCription. ...ttt it i e
Chemical MamMe. ...ttt ittt ittt ittt ittt i it et
Use representative step.
Type of release.
Hole diameter... . . . . . . . . . .
Hole roUNdiNg. .. cuui i tine e eenneennns
Discharge coefficient.........oiiuiniiiiiiiiiiiiiiiinnennns
Height difference between pipe entrance and exit

Vessel volume. . . .

Vessel type.....
Length cylinder
0 I o T e LT ot
J g ST o F=T I o 4«1
Pressure inside vessel determination..................... ...
Initial (absolute) pressure in vessel.
Initial temperature in vessel
Type of calculation......... . .
Time t after start release........iiiiiiiintinnnnennnnennnns

RESULTS

Initial mass in vessel.....iiitiiiiiiiininieeannenn
Time needed to empty vessel.........iuuiiiiiiiiininnennnns
Mass flow rate at time t........ ottt
Total mass released at time t....... ... i,
Pressure in vessel at time t........ ...,
Temperature in vessel at time t
Exit vapour mass fraction at time t.
Mass of liquid in vessel at time t.. . . . . .
Mass of vapour in vessel at time t.......... ...t
Height of liquid at time
Filling degree at time t
Pressure at pipe exit at
Temperature at pipe exit . . . .
Maximum mass flow rate........eiiniutininnnneennneennnnnnns
Representative release rate........ciiiiiiiiiiiiiinnneenn
Representative outflow duration...........veuiiiiiinnennneenn
Representative temperature............iutiiiniinnnnnnnnnnnns
Representative pressure.............
Representative vapour mass fraction

______________ START OF SESSION 1 MODEL 2

Case desCription. ..ttt ittt e e

Chemical name . . .
Mass flow rate of the source.......... ... i,
Exit temperature
Exit pressure
Exit vapour mass fraction.
Hole diameter
Height leak above ground level
Ambient temMPeratuUrE. .. ...ttt iene et etnneeennnenn
Ambient relative humidity...........iuiniiiiiiiiiiiinnnn.

RESULTS

AFTER FLASHING AND RAINOUT
Nett mass flow to air (jet)
Temperature jet/cloud
Diameter jet/cloud .....

Nett mass flow rained out

liquid mass fraction...

—————————————— START OF SESSION 2 MODEL 1

40.701 %
2.5591 kg/s
-42.25 °C
0.090127 m
0 kg/s

("mYBTPDIS", SCENARIO CALCULATION) -—-—-———=—————————-—-

TPDIS (two phase bottom vent from a
pipeline) (202)

5.06

Yellow Book (CPR-14E), 3rd edition
1997, Chapter 2 and Modelling source
terms for the atmospheric dispersion
of hazardous substances, Jaakko
Kukkonen

V-8202 GB

Butane (n-)

First 20% average (flammable)
Release through hole in vessel

153 mm

Sharp edges

0.62 -

0m

17 m3

Horizontal cylinder

6 m

47 %

Adiabatic

Use actual pressure

4 Bar

15 °c

Calculate until specified time

300 s

4757.5 kg
33.715 s
3.7178 kg/s
4713 kg
1.0161 Bar
-1.9014 °c
100 %

1.0161 Bar
-1.9014 °c
209.26 kg/s
196.85 kg/s
24 s

15 °c
3.6833 Bar
0%

("mYBNewSprayRelease", SCENARIO CALCULATION) —---——=—————————————

Spray release (90)

5.03

Yellow Book CPR14E, Page: 2.105 /
2.112, Section: 2.5.3.7 [Finite
duration spray releases] / 2.5.3.8
[Instantaneous release of
pressurised liquefied vapours]

: V-8202 GB

Butane (n-)
196.85 kg/s
15 °C

3.6833 Bar

84.433 %
196.85 kg/s
-0.45 °C
0.59587 m

0 kg/s

("mYBTPDIS", SCENARIO CALCULATION) -—-—————=—————————-——

TPDIS (two phase bottom vent from a
pipeline) (202)

5.06

Yellow Book (CPR-14E), 3rd edition
1997, Chapter 2 and Modelling source
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terms for the atmospheric dispersion
of hazardous substances, Jaakko

Kukkonen
Case desCription. ...ttt it e i i : V-8202 10%
Chemical MamMe. .. ii ittt ittt ittt ettt et eeseeeeennneens : Butane (n-)
Use representative Step.......uiiiiiiiiiinn ittt innnenn : First 20% average (flammable)
Type Of release. ...ttt ittt it : Release through hole in vessel
Hole diameter. ...ttt ittt : 15.3 mm
HOle roUNdiNg. .. euu et iine e eenneeenneeenneennns : Rounded edges
Discharge CoeffiCient. .. .ottt it einneennns 1 -
Height difference between pipe entrance and exit............ :0m
VeSSl VOLUME . ottt ettt ittt eiesenaeeenneennnnnnnnns : 17 m3
VESSE L L P e v vttt ettt e et e e et : Horizontal cylinder
Length cylinder. ... ... .. it e et :6m
B T I o e LT ot : 47 %
J g ST o F=T I o 4«1 : Adiabatic
Pressure inside vessel determination.................. .. ..., : Use actual pressure
Initial (absolute) pressure in vessel.........iiiiiiennnnnnn : 4 Bar
Initial temperature in vessel.........ouiiiiiininnnennnnnnn : 15 °cC
Type of calculation........uiiiiii it iiiniinneennns : Calculate until specified time
Time t after start release..........ouiiiiniininennnnnnnnnn. : 300 s
RESULTS
Initial Mass IN VESSELl. ..ttt ttin e ttieeiteeeetnenenenenn : 4757.5 kg
Time needed to empty vessel........c.iuuiiiiniiiinnnnennns : 1925.2 s
Mass flow rate at time t.......iiiiiiiiiiiiiniinnnnnnnnnnnns : 2.9817 kg/s
Total mass released at time t........coiiiiiiiiiiiiiinnennn. : 982.58 kg
Pressure in vessel at time t........ ... : 3.3107 Bar
Temperature in vessel at time t.................. ... : 15 °C
Exit vapour mass fraction at time t..........oiiiiiiiiiin. : 0%
Mass of liquid in vessel at time t.......... ...t : 3676.7 kg
Mass of vapour in vessel at time t................ ... ... ..., : 85.985 kg
Height of liquid at time 0.7544 m
Filling degree at time t 37.002 %
Pressure at pipe exit at 3.3524 Bar
Temperature at pipe exit 15 °C
Maximum mass flow rate 3.3751 kg/s
Representative release rate 3.3303 kg/s
Representative outflow duration. 300 s
Representative temperature 15 °cC
Representative pressure .. . .. 3.967 Bar
Representative vapour mass fraction.............covviuunvenn : 0%

—————————————— START OF SESSION 2 MODEL 2 ("mYBNewSprayRelease", SCENARIO CALCULATION) -----------————————

INPUT

Model... Spray release (90)

Version. .. .. .. . .. .. .. . .. .. 5.03

D2 S A Y o L] : Yellow Book CPR14E, Page: 2.105 /

2.112, Section: 2.5.3.7 [Finite
duration spray releases] / 2.5.3.8
[Instantaneous release of
pressurised liquefied vapours]

Case description. ... i i i i : V-8202 10%

Chemical name..... .. . Butane (n-)

Mass flow rate of the source

FR 3.3303 kg/s

Exit tempPerature. ...ttt : 15 °C

EXLIL PreSSULe. ittt ittt ittt ittt ittt ittt it et ennnnenn : 3.967 Bar

Exit vapour mass fracCtion...........uiiiuineenneennnennnnnnn : 0%

Hole diameter. . ..ttt ittt ineieenaneaeann : 15.3 mm

Height leak above ground level.........oiiiuiiiinnnennnennns : 4.8 m

AMDieNt LeMPEIratUL . ¢ vttt et ettt eeeeeeeeeeenneeenneeenneennn : 8 °C

Ambient relative humidity...........iuiniiiiiiiiiiiiinnnn. : 74 0%

RESULTS

AFTER FLASHING AND RAINOUT : liquid mass fraction... : 84.398 %

Nett mass flow tO a@ir (Jet) .ceuii ittt : 3.3303 kg/s

Temperature Jet/cCloud. ...ttt : -0.45 °C

Diameter Jet/Cloud ...i.iuiiiiiiiiiiiiiiiiii i i i : 0.074191 m

Nett mass flow rained OUL....eetetettteeeeeeeeeeeeeeenenenns : 0 kg/s

—————————————— START OF SESSION 3 MODEL 1 ("mYBTPDIS", SCENARIO CALCULATION) --=--—-—=————————————

INPUT

0o L : TPDIS (two phase bottom vent from a
pipeline) (202)

=D o= o) o : 5.06

DS = =Y o Lot =Y : Yellow Book (CPR-14E), 3rd edition
1997, Chapter 2 and Modelling source
terms for the atmospheric dispersion
of hazardous substances, Jaakko
Kukkonen

Case desSCripPtion. ..ttt ittt ettt ettt et : V-8202 10mm

Chemical MamMe. ...ttt ettt te ettt ee ettt eesneeeennneens : Butane (n-)

Use representative Step......euiiiiii ittt innnenn : First 20% average (flammable)

TyPe Of TELlEASE . it i it ittt it ittt it ittt ittt e : Release through hole in vessel

Hole diameter 10 mm

Hole rounding Rounded edges

Discharge coefficient 1 -

Height difference between pipe entrance and exit... 0 m

Vessel volume 17 m3

Vessel type....... Horizontal cylinder

Length cylinder... 6 m

Filling degree.... 47 %

Expansion type..........euuinieen. .. Adiabatic

Pressure inside vessel determination. Use actual pressure

Initial (absolute) pressure in vessel 4 Bar

Initial temperature in vessel 15 °cC

Type of calculation........ .. Calculate until specified time
Time t after start release.........oiuiiiiiininnnnnnnnnnnn : 300 s
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RESULTS

Initial mass in vessel.....iiittiiiinniinnieennnnennnnnns
Time needed to empty vessel.
Mass flow rate at time t....
Total mass released at time t...
Pressure in vessel at time t........ ...,
Temperature in vessel at time t..........iiiiiiiiinennn.
Exit vapour mass fraction at time t.
Mass of liquid in vessel at time t..
Mass of vapour in vessel at time t..
Height of liquid at time
Filling degree at time t
Pressure at pipe exit at
Temperature at pipe exit
Maximum mass flow rate
Representative release rate
Representative outflow duration. . . . . . .
Representative temperature............iuiiiiiiinnnnnnnnnnnns
Representative pPressuUre.........o.iiuiiiiiiiiinennennnenns
Representative vapour mass fraction..................ooio..

______________ START OF SESSION 3 MODEL 2

Case desCription. .ttt i ittt i
Chemical name

4757.5 kg
4399.3 s
1.3624 kg/s
432.83 kg
3.6627 Bar
15 °C

0%

4228.9 kg
86.735 kg
0.83843 m
42.56 %
3.7087 Bar
15 °C
1.4418 kg/s
1.4329 kg/s
300 s

15 °c
4.0124 Bar
0%

("mYBNewSprayRelease", SCENARIO CALCULATION) —---——=—————————————

Spray release (90)

5.03

Yellow Book CPR14E, Page: 2.105 /
2.112, Section: 2.5.3.7 [Finite
duration spray releases] / 2.5.3.8
[Instantaneous release of
pressurised liquefied vapours]

: V-8202 10mm

Butane (n-)

Mass flow rate of the source . 1.4329 kg/s
Exit temperatUre. ...ttt ittt 15 °c
EXLL PreSSULe. ittt ittt ittt ittt ittt it et ennenenn 4.0124 Bar
Exit vapour mass fracCtion.........euiiiuineenneennennnnenn 0 %
Hole diameter. . ..ttt ittt eienaneenanen 10 mm
Height leak above ground level.. 4.8 m
Ambient temperature 8 °C
Ambient relative humidity...........o.iiiiiiiiiiiiiin, 74 %
RESULTS
AFTER FLASHING AND RAINOUT liquid mass fraction. 84.401 %
Nett mass flow to air (jet) 1.4329 kg/s
Temperature Jet/Cloud. ...ttt -0.45 °C
Diameter Jet/cloud ...ttt e e 0.048479 m
Nett mass flow rained OUL....eeitttteeteeeeeeeeeeeeeeneeenns 0 kg/s
Project V-8103 flode

START OF SESSION 1 (mYBNewLiquidRelease)
INPUT

Case desCription. ittt ittt ittt ittt
Chemical MamMe. ...uetiit ettt ittt eeanneeanneennns
Use representative step.

Type of release
Hole diameter... .
Hole rounding.......o.oouiiiiiiiii ittt iiin s
Discharge coefficient
Vessel type
Vessel volume...
Height cylinder. . . . . . . . . . .
Filling AEOLEE .+ vt vi ittt ettt ettt et ettt ettt ee e eaee s
Overpressure above liquid (assuming closed system)..........
Height leak above tank bottom
Initial temperature in vessel
Type of calculation.........
Time t after start release..

RESULTS

Initial mass in vessel.....iiittininiininnieennnnennnnnns
Mass flow rate at time t....
Total mass released at time t...
Filling degree at time t.....iiiii it iinnnennns
Height of liquid at time ...ttt i et itineinnnennnn
Maximum mass flow rate.........ooiiuiniiiiin s
Representative release rate.........iiiiiiiiiiiiiiiinann.
Representative outflow duration.
Representative pressure

INPUT

Model. ..
Version. . . . . . . . . . . . .
RefEreNCE. e e e e e

Case desSCripPtion. .ttt ittt ettt ettt et et
Chemical name... . .
Use representative step. . . . . . . . . .
TyPe Of TELlEaSE. i ittt ittt ittt ittt ittt et

START OF SESSION 2 (mYBNewLiquidRelease)

Liquid release (193)

5.08

Yellow Book, CPR-14E, 3rd edition
1997, Paragraph 2.5.4Yellow Book,
CPR-14E, 3rd edition 1997, Paragraph
2.5.4

: V-8103 GB

Cyclohexane

First 20% average (flammable)
Release through hole in vessel
253 mm

Sharp edges

0.62 -

Vertical cylinder

89 m3

10.1 m

44 %

17 Bar

0m

20 °C

Calculate until specified time
300 s

30485 kg

0 kg/s
29555 kg
0%

0m

1619.5 kg/s
1556.9 kg/s
20 s

16.738 Bar

Liquid release (193

5.08

Yellow Book, CPR-14E, 3rd edition
1997, Paragraph 2.5.4Yellow Book,
CPR-14E, 3rd edition 1997, Paragraph
2.5.4

: V-8103 10%

Cyclohexane
First 20% average (flammable)
Release through hole in vessel
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Hole diameter. .. ... e : 25.3 mm

Hole rounding. ...ttt : Rounded edges
Discharge coefficient HENEES

Vessel type......... Vertical cylinder
Vessel volume... 89 m3

Height cylinder. 10.1 m

o

Filling degree ...ttt it ettt e e : 44 %

Overpressure above liquid (assuming closed system) 17 Bar
Height leak above tank bottom 0 m
Initial temperature in vessel. 20 °cC

Type of calculation.........
Time t after start release..

Calculate until specified time
300 s

RESULTS

Initial Mass IN VESSELl. ...ttt tiin i iteeetteeeetnesenenenn 30485 kg
Mass flow rate at time t.... 23.752 kg/s
Total mass released at time t. 7497.9 kg

Filling degree at time . ...ttt neitieeianneenns : 33.175 %

Height of liquid at time t 3.3507 m
Maximum mass flow rate 26.12 kg/s
Representative release rate 25.856 kg/s
Representative outflow duration. . . . . . . . 300 s
Representative pressure...............iiiiiiiiiina.. : 17.674 Bar

START OF SESSION 3 (mYBNewLiquidRelease)

INPUT

Model. .. Liquid release (193

Version. . . . . . . . . . . . . . 5.08

B S a8 o V! : Yellow Book, CPR-14E, 3rd edition
1997, Paragraph 2.5.4Yellow Book,
CPR-14E, 3rd edition 1997, Paragraph
2.5.4

Case desSCripPtion. . ettt ittt ettt ettt et et : V-8103 10mm

Chemical MamMe. ...ttt : Cyclohexane

Use representative Step......uuiit ittt it einnnenn : First 20% average (flammable)

TyPe Of TELlEaSE . i ittt ittt ittt it ittt ittt : Release through hole in vessel

Hole diameter 10 mm

Hole rounding Rounded edges

Discharge coefficient. 1 -

Vessel type Vertical cylinder

VeSSl VOLUME . ottt ittt eeiesenneennneennnnennnns : 89 m3
Height Cylinder. ...ttt ittt it e et eeaee s : 10.1m
Filling degree . ...ttt it 44 %
Overpressure above liquid (assuming closed system).. 17 Bar
Height leak above tank bottom 0 m

Initial temperature in vessel...........c.iiiiiniiiiinnnnnnnnn : 20 °C

Type of calculation........iiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiann, : Calculate until specified time
Time t after start release........iiiuiiiinnnnnennnnnennnns : 300 s
RESULTS

Initial mass in vessel.. ...ttt i : 30485 kg
Mass flow rate at time t........ ... ... ... i i, : 4.014 kg/s
Total mass released at time t........coiiiiiiiiiiiiiinennn. : 1220.2 kg
Filling degree at time t.... 42.239 %
Height of liquid at time t.. 4.2661 m
Maximum mass flow rate...... 4.0807 kg/s
Representative release rate 4.0739 kg/s
Representative outflow duration............................. : 300 s
Representative PreSSULE. ...ttt ittt enneennnnenn : 17.959 Bar

Project : V-8103 diamter
—————————————— START OF SESSION 1 MODEL 1 ("mYBTPDIS", SCENARIO CALCULATION) —--——-—————————————

INPUT

LT L : TPDIS (two phase bottom vent from a
pipeline) (202)

Version. . . . . . . . . . . . . . 5.06

B 8 a8 o V! : Yellow Book (CPR-14E), 3rd edition

1997, Chapter 2 and Modelling source
terms for the atmospheric dispersion
of hazardous substances, Jaakko
Kukkonen

Case desCription. ...ttt i e it V-8103 GB

Chemical name... . . Cyclohexane

Use representative step. First 20% average (flammable)
Type Of release. ...ttt ittt iii s : Release through hole in vessel
Hole diameter. . ..ttt ittt et nanenann : 253 mm

Hole rounding....... Sharp edges

Discharge coefficient 0.62 -

Height difference between pipe entrance and exit 0 m

VeSSl VOLUME . ottt ittt ittt seneseneenanneennnnennnns : 89 m3

BT E T o8 7o T : Vertical cylinder
Height cylinder 10.1 m

Filling degree 44 %

Expansion type Adiabatic

Pressure inside vessel determination Use vapour pressure
Initial temperature in vessel 136 °C

Type Of CalCUlation. . vuu ittt in e teeeiteeeetaeeeennnennns : Calculate until specified time
Time t after start release..........ouuiiiiiiiiiinnnnennnns : 300 s

RESULTS

Initial mass In VesSSel. ...ttt iiiiniinnn e nneennnenn : 26267 kg

Initial (vapour) pressure in vessel.........c.ouieeinieennnnnnn : 4.2744 Bar

Time needed to empty vessel........o.iuiiiiiiiinnnnnnns : 64.302 s

Mass flow rate at time t.......iiiiiiiiiiiinnnnnnnnnnnnnns : 10.608 kg/s

Total mass released at time t. 26022 kg

Pressure in vessel at time t.... 1.0177 Bar
Temperature in vessel at time t 100.25 °cC

Exit vapour mass fraction at time t.........c.iiiiiiiinnnan. : 100 &
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Mass of liquid in vessel at time t.......... ... i,
Mass of vapour in vessel at time t.......... ...
Height of liquid at time
Filling degree at time t
Pressure at pipe exit at
Temperature at pipe exit .
Maximum mass flow rate............uiiiiiiiiiiiiiiiiiiinnann
Representative release rate........ciiiiiiiiiiiiiiinnneenn
Representative outflow duration.
Representative temperature..
Representative pressure.............
Representative vapour mass fraction.

______________ START OF SESSION 1 MODEL 2

Model...
Version. . . . . . . . . . . . .
Reference. ... e e e e e

Case description. .. ... i i i i i
Chemical MamMe. ...utiiit ittt it eieenneeanneennns
Mass flow rate of the source
Exit temperature
Exit pressure
Exit vapour mass fraction.
Hole diameter
Height leak above ground level
Ambient temperature...........uiiiiiiiiii ittt
Ambient relative humidity...........iuiniiiiiiiiiiiiinnnn.

RESULTS

AFTER FLASHING AND RAINOUT
Nett mass flow to air (jet)
Temperature jet/cloud
Diameter jet/cloud .....

Nett mass flow rained out

liquid mass fraction...

—————————————— START OF SESSION 2 MODEL 1

Case desCription. ...ttt it i e,
Chemical MamMe. ...ttt ittt ittt ittt i i
Use representative step
Type of release
Hole diameter... .
Hole rounding.......

Discharge coefficient
Height difference between pipe entrance and exit............
Vessel VOIlUME. vttt ettt ettt ettt ettt eeeeeeaannnnnnn
BT w7
Height cylinder.
Filling degree.. .
EXpansion type......c.oueeeieennnnnn.
Pressure inside vessel determination
Initial temperature in vessel
Type of calculation
Time t after start release.........c.iuuiiiiiiiiinnnnnnnnns

RESULTS

Initial mass in vessel. ...ttt ittt it
Initial (vapour) pressure in vessel
Time needed to empty vessel
Mass flow rate at time t....
Total mass released at time t...
Pressure in vessel at time t........ ...,
Temperature in vessel at time t..........iiiiiiiiiiinennn.
Exit vapour mass fraction at time t.
Mass of liquid in vessel at time t..
Mass of vapour in vessel at time t.. . . . . .
Height of liquid at time t.....cuiiiiiin it innnennns
Filling degree at time . ...ttt it einnneenns
Pressure at pipe exit at time t....... ...,
Temperature at pipe exit
Maximum mass flow rate
Representative release rate. .
Representative outflow duration. .
Representative temperature...........oiutiiiiiinnnnnnnnnnnns
Representative pPressuUre..........iuiiiiiiiiintnnennnenns
Representative vapour mass fraction.............ccovviuunvenn

______________ START OF SESSION 2 MODEL 2

("mYBNewSprayRelease", SCENARIO CALCULATION) —---——=—————————————

Spray release (90)

5.03

Yellow Book CPR14E, Page: 2.105 /
2.112, Section: 2.5.3.7 [Finite
duration spray releases] / 2.5.3.8
[Instantaneous release of
pressurised liquefied vapours]

: V-8103 GB

Cyclohexane
15567 kg/s
135.75 °C
16.7 Bar

32.911 %
15567 kg/s
80.72 °C
3.105 m

0 kg/s

("mYBTPDIS", SCENARIO CALCULATION) —-—-—————=—————————-——

TPDIS (two phase bottom vent from a
pipeline) (202)

5.06

Yellow Book (CPR-14E), 3rd edition
1997, Chapter 2 and Modelling source
terms for the atmospheric dispersion
of hazardous substances, Jaakko
Kukkonen

V-8103 10%

Cyclohexane

First 20% average (flammable)
Release through hole in vessel

25.3 mm

Rounded edges

89 m3

: Vertical cylinder

10.1m

44 %

Adiabatic

Use vapour pressure

136 °C

Calculate until specified time
300 s

26267 kg
4.2744 Bar
3722.5 s
10.732 kg/s
3222.9 kg
4.2492 Bar
135.7 °C

22502 kg
576.35 kg
3.8828 m
38.444 %
4.4983 Bar
135.7 °C
10.82 kg/s
10.809 kg/s
300 s
135.97 °C
4.5531 Bar
0%

("mYBNewSprayRelease", SCENARIO CALCULATION) —---——=—————————————

Spray release (90)

5.03

Yellow Book CPR14E, Page: 2.105 /
2.112, Section: 2.5.3.7 [Finite
duration spray releases] / 2.5.3.8
[Instantaneous release of
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pressurised liquefied vapours]

Case description. .. ... i i i i : V-8103 10%
Chemical MamME. ...ttt ittt ittt ettt enneennns : Cyclohexane
Mass flow rate of the source 23.75 kg/s
Exit temperature . . 135.97 °C
Exit pressure........... 16.7 Bar
Exit vapour mass fraction 0 %

Hole diameter. ...ttt ittt : 25.3 mm

Height leak above ground level.. 5m

Ambient temperature . . . . . . . . . 8 °C

Ambient relative humidity...........uuiniiiiiiiiiiiinnnn. : 74 0%

RESULTS

AFTER FLASHING AND RAINOUT : 1liquid mass fraction... : 32.773 %

Nett mass flow to air (jet) . 23.75 kg/s

Temperature jet/cloud. 80.72 °C

Diameter jet/cloud ..... 0.25839 m

Nett mass flow rained out 0 kg/s

—————————————— START OF SESSION 3 MODEL 1 ("mYBTPDIS", SCENARIO CALCULATION) ----—-—————————————

INPUT

0o L : TPDIS (two phase bottom vent from a
pipeline) (202)

=D o= o) o : 5.06

DS = =Y o Lol =Y : Yellow Book (CPR-14E), 3rd edition
1997, Chapter 2 and Modelling source
terms for the atmospheric dispersion
of hazardous substances, Jaakko
Kukkonen

Case desCription. ...ttt it i e : V-8103 10mm

Chemical name . Cyclohexane

Use representative step. First 20% average (flammable)
Type of release . Release through hole in vessel
Hole diameter. . ...ttt ittt i it it : 10 mm

Hole roUNdiNg. .. ouu it et e e eenneennns : Rounded edges
Discharge CoeffiCient. ...ttt teeeitieeennneenns 1 -

Height difference between pipe entrance and exit 0 m

Vessel volume 89 m3

Vessel type..... Vertical cylinder
Height cylinder. . . . . . . . . . . . 10.1 m

B I o e LT ot 4405

J g ST o F=T I o N o4 <1 : Adiabatic

Pressure inside vessel determination
Initial temperature in vessel. 136 °C

Type of calculation . Calculate until specified time
Time t after start release............i.iiiiiiiiinnnnnnnnnnnn. : 300 s

Use vapour pressure

RESULTS

Initial mass in vessel. ...ttt ittt ittt 26267 kg
Initial (vapour) pressure in vessel. 4.2744 Bar
Time needed to empty vessel . . . . . . 22637 s
Mass flow rate at time t......iiiiiiiiiiiiiininnnnnennnnnnns : 1.688 kg/s
Total mass released at time t........coiiiiiiiiiiiiiinennn. : 502.53 kg
Pressure in vessel at time t.... 4.2706 Bar
Temperature in vessel at time t 135.95 °C
Exit vapour mass fraction at time t. 0%

Mass of liquid in vessel at time t......iiiniennennnnnnn : 25233 kg

Mass of vapour in vessel 534.83 kg
Height of liquid at time 4.356 m
Filling degree at time t 43.129 %
Pressure at pipe exit at 4.5497 Bar
Temperature at pipe exit 135.95 °C
Maximum mass flow rate 1.6904 kg/s
Representative release rate 1.6898 kg/s
Representative outflow duration...........oiiiiiiinnennnnenn : 300 s
Representative temperature 136 °C
Representative pressure............. . . . . . .t 4.5582 Bar
Representative vapour mass fraction 0%

—————————————— START OF SESSION 3 MODEL 2 ("mYBNewSprayRelease", SCENARIO CALCULATION) --------—--—————=———

INPUT

0 o L= Spray release (90)

Version. . . . . . . . . . . . . . 5.03

B N a8 oV : Yellow Book CPR14E, Page: 2.105 /
2.112, Section: 2.5.3.7 [Finite
duration spray releases] / 2.5.3.8
[Instantaneous release of
pressurised liquefied vapours]

Case description. .. ... i i i i e : V-8103 10mm

Chemical MamME. ...ttt ittt ittt ittt et einneeenneennns : Cyclohexane

Mass flow rate of the SOUTCEe. ... vttt ittt enennns : 4.08 kg/s

Exit temperature. ...ttt ittt : 136 °C

EXLIL PreSSULe. .ttt ittt ittt ittt ittt ettt et ennenenn : 16.7 Bar

Exit vapour mass fraction. 0 %

Hole diameter . . 10 mm

Height leak above ground level.. . . 5m

AMDiENt LeMPEIratUL . ¢ vttt ettt teeeeeeeteeeeneeneneenaneennn : 8 °C

Ambient relative humidity.......... .o, : 740 %

RESULTS

AFTER FLASHING AND RAINOUT : liquid mass fraction... : 32.707 %

Nett mass flow tO @ir (JeL) .ceuii ittt : 4.08 kg/s

Temperature Jet/cCloud. ...ttt : 80.72 °C

Diameter Jet/cloud ...ttt e : 0.10509 m

Nett mass flow rained OUL....eitettettteneeeeeeeeeeeenennnns : 0 kg/s

Project : S-2401 fléde

START OF SESSION 1 (mYBNewLiquidRelease)
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Version. . . . . . . . . . . . .
ReferenCe. .ot i i i i i i e e e

Case description
Chemical name
Use representative step.
Type of release
Hole diameter...
Hole rounding.. ...ttt it iiin s
Discharge coefficient
Vessel type

Vessel volume...
Length cylinder. . . . . . . . . . .
Filling AEOLEE .+t vt ittt ettt ettt et e et ettt et eeeee s
Overpressure above liquid (assuming closed system)
Height leak above tank bottom.......................
Initial temperature in vessel.
Type of calculation . . . . . . .
Time t after start release.........ouuiiiiniininnnnnnennnn.

RESULTS

Initial mass in vessel.....iiittiiinnienniennnnennnnnns
Mass flow rate at time t....
Total mass released at time t... . . . . . .
Filling degree at time t.....iiiuii it iinnnennns
Height of liquid at time t
Maximum mass flow rate
Representative release rate
Representative outflow duration.
Representative pPressure..........oeieiiiietinnntnnnneennnennnn

Case desSCripPtion. ..ttt ittt ettt ettt et
Chemical Mame. .. ..ttt i ittt et e i
Use representative Step.........oiiiniiiiitiinnnennennann,
TyPe Of TELlEaSE . i ittt ittt ittt it ittt it ittt

Hole diameter
Hole rounding
Discharge coefficient.
Vessel type . . . . . . . . .
Vessel VOLUME. vttt ittt ettt ettt nnneenaneannn
Length Cylinder. ...ttt ittt ittt einneennns
Filling degree . ...ttt it
Overpressure above liquid (assuming closed system)..
Height leak above tank bottom .
Initial temperature in vessel..........uiiiiiininnnennnnnnn
Type of calculation. ... ...,
Time t after start release........iiiiiinininnnnennnnennnns

RESULTS

Initial mass in vessel.. ...ttt
Mass flow rate at time t......... ... ... . i,
Total mass released at time t......... ..,
Filling degree at time t....
Height of liquid at time t..
Maximum mass flow rate......
Representative release rate
Representative outflow duration............. ...
Representative pPressure.........oieiiiietinnetennneennnnannn

Case desSCripPtion. ..ttt ittt ettt ettt et
Chemical MamMe. .. ..ttt ittt ittt ittt ittt i it et
Use representative step
Type of release
Hole diameter... .
Hole rounding....... . .

Discharge CoeffiCient. ...ttt ittt
VESSE L L P it ittt it et e e e
Vessel volume...
Length cylinder. . . . . . . . .
Filling degree . ...ttt it . .
Overpressure above liquid (assuming closed system)..........
Height leak above tank DOttom........c.ciiiiuiiiiinnennnennn.
Initial temperature in vessel...........c.iiiiiiiiiinnnnnnn
Type of calculation. ...,
Time t after start release........iiiuiiiinnnnnnnnnnnennnns

RESULTS

START OF SESSION 2 (mYBNewLiquidRelease)

START OF SESSION 3 (mYBNewLiquidRelease)

Liquid release (193)

5.08

Yellow Book, CPR-14E, 3rd edition
1997, Paragraph 2.5.4Yellow Book,
CPR-14E, 3rd edition 1997, Paragraph
2.5.4

S-2401

Pentane (n-)

First 20% average (flammable)
Release through hole in vessel
305 mm

Sharp edges

0.62 -

Horizontal cylinder

84 m3

10.8 m

54 %

63 Bar

0m

10 °c

Calculate until specified time
300 s

28834 kg

0 kg/s
26808 kg
0%

0 m

4057.3 kg/s
3857 kg/s

7 s

58.125 Bar

Liquid release (193

5.08

Yellow Book, CPR-14E, 3rd edition
1997, Paragraph 2.5.4Yellow Book,
CPR-14E, 3rd edition 1997, Paragraph
2.5.4

S-2401 10%

Pentane (n-)

First 20% average (flammable)
Release through hole in vessel

30.5 mm
Rounded edges
1 -
Horizontal cylinder
84 m3

10.8 m

54 %

63 Bar

0m

10 °c
Calculate until specified time
300 s

28834 kg
50.013 kg/s
17002 kg
22.137 %
0.85947 m
65.441 kg/s
63.261 kg/s
300 s

59.887 Bar

Liquid release (193)

5.08

Yellow Book, CPR-14E, 3rd edition
1997, Paragraph 2.5.4Yellow Book,
CPR-14E, 3rd edition 1997, Paragraph
2.5.4

S-2401 10mm

Pentane (n-)

First 20% average (flammable)
Release through hole in vessel

10 mm

Rounded edges

1 -

Horizontal cylinder

84 m3

10.8 m

54 %

63 Bar

0m

10 °c

Calculate until specified time
300 s
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Initial mass in vessel.. ...ttt : 28834 kg
Mass flow rate at time t......iiiiiiiiiiiiiiinnennnnnnnnnns : 6.7504 kg/s
Total mass released at time t........coiiiiiiiiiiiiiinennn. : 2077 kg
Filling degree at time t.... 50.11 %
Height of liquid at time t.. 1.5762 m
Maximum mass flow rate...... 7.0347 kg/s
Representative release rate : 7.0047 kg/s
Representative outflow duration.............coiiiiiiiinnnann : 300 s
Representative PreSSULE. ...ttt ittt enneeenneenn : 63.479 Bar

Project : S-2401 diameter
—————————————— START OF SESSION 1 MODEL 1 ("mYBTPDIS", SCENARIO CALCULATION) —--——--——-——————————

INPUT

LT L : TPDIS (two phase bottom vent from a
pipeline) (202)

Version. . . . . . . . . . . . . 5.06

B 8 a8 o : Yellow Book (CPR-14E), 3rd edition
1997, Chapter 2 and Modelling source
terms for the atmospheric dispersion
of hazardous substances, Jaakko
Kukkonen

Case desCription. ...t i it e e e : S-2401 GB

Chemical MamMe. ..ttt ittt ittt ettt ettt eesneeeeanneens : Pentane (n-)

Use representative STeP. .. ..iei it tinn e eenneennnnnns : First 20% average (flammable)

Type Of release. ...ttt ittt it iia s : Release through hole in vessel

Hole diameter. . ..ttt ittt i eeie e : 305 mm

Hole rounding....... Sharp edges

Discharge coefficient 0.62 -

Height difference between pipe entrance and exit . . . 0 m

VeSSl VOLUME . ottt tttt ittt eineeanneeenneennnnennnns : 113 m3

TS R o7 < T : Horizontal cylinder
Length cylinder. 10.8 m

Filling degree.. . . . . . . . . . . .1 54°%

EXpansion type......c.oueieinennnnnn. . . . . . . Adiabatic

Pressure inside vessel determination Use vapour pressure
Initial temperature in vessel.........iuiiiiiiiiinnnennnnenn : 60 °C

Type Of CalCUlation. . v.u ittt ittt teeeieeeeetieeeennnennns : Calculate until specified time
Time t after start release..........iuiiiiniininnnnnnnnnnns : 300 s

RESULTS

Initial mass In VeSSEl. ...ttt iiinniinnniinnnenneennnnenn : 35921 kg

Initial (vapour) pressure in vessel 1.5288 Bar

Time needed to empty vessel 97.881 s

Mass flow rate at time t.... 17.582 kg/s

Total mass released at time t... 35607 kg

Pressure in vessel at time t........ ..., : 1.0303 Bar
Temperature in vessel at time t............ ... ... : 48.893 °C

Exit vapour mass fraction at time t.........c.oiiiiiiiinnnan. : 100 &

Mass of liquid in vessel at time t.......... ... ... : 0 kg

Mass of vapour in vessel at time t.. 313.71 kg

Height of liquid at time 0m

Filling degree at time t 0 %

Pressure at pipe exit at 1.0303 Bar

Temperature at pipe exit at time t........ ..., : 39.06 °C

Maximum mass flow rate 385.37 kg/s
Representative release rate 381.84 kg/s
Representative outflow duration. . . . . . . 94 s
Representative LempPeratUre. ... ...ttt eeennnennnnenn : 59.895 °C
Representative pressure..............iiiiiiiiiiinna.. : 1.6279 Bar
Representative vapour mass fraction..............covviuuninenn : 0%

—————————————— START OF SESSION 1 MODEL 2 ("mYBNewSprayRelease", SCENARIO CALCULATION) ----—--————————————

INPUT

0 o 1= : Spray release (90)

L ok o o : 5.03

DS A Y o Lot : Yellow Book CPR14E, Page: 2.105 /
2.112, Section: 2.5.3.7 [Finite
duration spray releases] / 2.5.3.8
[Instantaneous release of
pressurised liquefied vapours]

Case description. ... i i i e : 5-2401 GB

CheMiCAl MM . t i ittt ettt et ittt et ettt ettt eeeeeeeennens : Pentane (n-)

Mass flow rate of the source 3857 kg/s

Exit temperature 59.895 °C

Exit pressure 63 Bar

Exit vapour mass fraction 0 %

Hole diameter. . ..ttt ittt et nanenann : 305 mm

Height leak above ground level.. 3.2 m

Ambient temperature . . . . . . . . . 8 °C

Ambient relative humidity...........iuiniiiiiiiiiiiiinnnn. : 74 0%

RESULTS

AFTER FLASHING AND RAINOUT : liquid mass fraction... : 77.62 %

Nett mass flow to air (jet) 3857 kg/s

Temperature jet/cloud 35.92 °C

Diameter jet/cloud ..... 1.3739 m

Nett mass flow rained out 0 kg/s

—————————————— START OF SESSION 2 MODEL 1 ("mYBTPDIS", SCENARIO CALCULATION) ---=———=————————————

INPUT

LT L : TPDIS (two phase bottom vent from a
pipeline) (202)

=D o= o) o : 5.06

DS = =Y o Lot =Y : Yellow Book (CPR-14E), 3rd edition

1997, Chapter 2 and Modelling source
terms for the atmospheric dispersion
of hazardous substances, Jaakko
Kukkonen
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Case desCription. ...ttt it i e e
Chemical NMamMe. ...ttt
Use representative step
Type of release
Hole diameter... .
Hole rounding.......

Discharge coefficient
Height difference between pipe entrance and exit
Vessel volume
Vessel type.....
Length cylinder.
Filling degree.. .
EXpansion type......c.oueeeieennnnnn.
Pressure inside vessel determination
Initial temperature in vessel
Type of calculation .
Time t after start release...........o.i.iiiiiiiiinnnnnnnnnnnn.

RESULTS

Initial mass in vessel. ...ttt ittt ittt
Initial (vapour) pressure in vessel.
Time needed to empty vessel . . . .
Mass flow rate at time t........oitiiiiiiiiiiiininnnnnnns
Total mass released at time t....... ... .,
Pressure in vessel at time t........ ...,
Temperature in vessel at time t..........iiiiiiiiiiinennn.
Exit vapour mass fraction at time t.
Mass of liquid in vessel at time t..
Mass of vapour in vessel at time t..
Height of liquid at time
Filling degree at time t
Pressure at pipe exit at
Temperature at pipe exit
Maximum mass flow rate
Representative release rate........ciiiiiiiiiiiiiiinnnnnnn
Representative outflow duration...........ieuiiiiiinnennneenn
Representative temperature............outiiiiiinnnnnnnnnnnns
Representative pPressure.........oieiinittinnntennneennnnannn
Representative vapour mass fraction.............covviuunivenn

S-2401 10%

Pentane (n-)

First 20% average (flammable)
Release through hole in vessel
30.5 mm

Rounded edges

1 -

0 m

113 m3

Horizontal cylinder

10.8 m

54 %

Adiabatic

Use vapour pressure

60 °C

Calculate until specified time
300 s

35921 kg
1.5288 Bar
6116.3 s
6.1837 kg/s
1858.4 kg
1.5277 Bar
59.947 °C

33839 kg
219.65 kg
1.8582 m
51.16 %
1.6333 Bar
59.947 °C
6.2156 kg/s
6.2075 kg/s

59.995 °C
1.6384 Bar

—————————————— START OF SESSION 2 MODEL 2 ("mYBNewSprayRelease", SCENARIO CALCULATION) ---------——————————

Case description

Chemical name
Mass flow rate of the source . . . . . . .
Exit temperature....... ...
Exit pressure
Exit vapour mass fraction.
Hole diameter
Height leak above ground level.. . . . . .
Ambient temMPeratuUrE. .. ...ttt iene e ttne e etnneennnnenn
Ambient relative humidity...........iuiniiiiiiiiiiiinnnnn.

RESULTS

AFTER FLASHING AND RAINOUT
Nett mass flow to air (jet) .
Temperature Jet/cCloud. ...ttt
Diameter Jet/Cloud ... .uiiiiiiiiiiiiiiii i i i
Nett mass flow rained oUt.........etiiitiiiininnnennnnannn

liquid mass fraction...

Spray release (90)

5.03

Yellow Book CPR14E, Page: 2.105 /
2.112, Section: 2.5.3.7 [Finite
duration spray releases] / 2.5.3.8
[Instantaneous release of
pressurised liquefied vapours]
S-2401 10%

Pentane (n-)

63 kg/s

59.995 °C

63 Bar

3.2 m

76.293 %
63 kg/s
35.92 °C
0.17577 m
0 kg/s

—————————————— START OF SESSION 3 MODEL 1 ("mYBTPDIS", SCENARIO CALCULATION) -------------------

T o= e o
Reference.

Case description
Chemical name
Use representative step
TyPe Of TELlEASE .t ittt ittt ittt ittt ittt ettt
Hole diameter. .. ..ttt ittt inie e
Hole roUNdiNg. .. .eui ittt e e eenneeenneennns
Discharge coefficient
Height difference between pipe entrance and exit
Vessel VOlUMe. ottt ittt . .
YT w7
Length cylinder. . ... i it i it e i
Filling degree..
Expansion type
Pressure inside vessel determination
Initial temperature in vessel.........iuiiiiiiiiinnnennnnenn
Type Of CalCUlation. . vuu ittt i it teneteeneetneeeennnennns
Time t after start release.........c.ouuiiiiiiiiinnennnnnnns

RESULTS

Initial mass in vessel. ...ttt ittt it
Initial (vapour) pressure in vessel.........c.ouieeininennnnnnn

TPDIS (two phase bottom vent from a
pipeline) (202)

5.06

Yellow Book (CPR-14E), 3rd edition
1997, Chapter 2 and Modelling source
terms for the atmospheric dispersion
of hazardous substances, Jaakko
Kukkonen

S-2401 10mm

Pentane (n-)

First 20% average (flammable)
Release through hole in vessel

10 mm

Rounded edges

1 -

0m

113 m3

Horizontal cylinder

10.8 m

54 %

Adiabatic

Use vapour pressure

60 °C

Calculate until specified time

300 s

35921 kg
1.5288 Bar
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Time needed to empty vessel........c.iuuiiiiiiiiiininnennns : 57308 s
Mass flow rate at time t......iiiiiiiiiiiiiiinnennnnnnnnnns : 0.66727 kg/s
Total mass released at time t........coiiiiiiiiiiiiiinennn. : 199.59 kg
Pressure in vessel at time t.... 1.5287 Bar
Temperature in vessel at time t 59.994 °C
Exit vapour mass fraction at time t. . . . . . . 0%

Mass of liquid in vessel at time t.......... ... i : 35512 kg
Mass of vapour in vessel at time t................ ... ... ..., : 208.36 kg
Height of liquid at time 1.9309 m
Filling degree at time t 53.694 %
Pressure at pipe exit at 1.6383 Bar
Temperature at pipe exit 59.994 °C

Maximum mass flow rate 0.66817 kg/s
Representative release rate 0.66755 kg/s
Representative outflow duration...........oeuiiiiinnnnnnenn : 300 s

Representative temperature 59.999 °C
Representative pressure............. 1.6389 Bar
Representative vapour mass fraction 0%

—————————————— START OF SESSION 3 MODEL 2 ("mYBNewSprayRelease", SCENARIO CALCULATION) ----------—————————

INPUT

o o L= : Spray release (90)

=T o= e : 5.03

DS A Y o L] : Yellow Book CPR14E, Page: 2.105 /
2.112, Section: 2.5.3.7 [Finite
duration spray releases] / 2.5.3.8
[Instantaneous release of
pressurised liquefied vapours]

Case description. ... i i i i i e : 5-2401 10mm

Chemical Mame. ...uetiitt ettt ieiteeneenaneenannennnns : Pentane (n-)

Mass flow rate of the source 7 kg/s

Exit temperature 59.999 °cC

Exit pressure 63 Bar

Exit vapour mass fraction. . 0 %

Hole diameter. . ...ttt ittt i it it : 10 mm

Height leak above ground level.........oiiiuiiiinnnenneennns : 3.2 m

AMDiENt LOMPEIratUL . ¢ v vttt ettt teeeeeeteeeeneeeeneeeaneennn : 8 °C

Ambient relative humidity...........ouiniiiiiiiiiiiinenn. : 74 0%

RESULTS

AFTER FLASHING AND RAINOUT : liquid mass fraction... : 76.242 %

Nett mass flow to air (jet) 7 kg/s

Temperature jet/cloud 35.92 °C

Diameter jet/cloud . . . . . . . . . 0.058304 m

Nett mass flow rained OUL....eetitettteeeeeeeeeeeeeeenenenns : 0 kg/s
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9 INDATA TILL RISKCURVES

Riskkilla  Scenario  Liquid mass Net mass Release time Jet Height Degree of Explosive

fraction flow to air diameter confinement strength

V-2105 GB 37,8 674 11 1,5 4,8 10 7
10% 37,8 10,9 300 0,19 4,8 20 7

10mm 36,9 2,7 300 0,09 4,8 30 7

V-2505 GB 41,3 652 18 1,47 6,2 10 7
10% 40,5 10,6 300 0,18 6,2 20 7

10mm 40,4 2,6 300 0,09 6,2 30 7

V-2905 GB 41,3 91,3 16 0,55 5,8 10 7
10% 40,6 1,5 300 0,07 5,8 30 7

10mm 40,7 2,6 300 0,09 5,8 30 7

D-1605 GB 31,8 710 19 1,56 6,7 10 7
10% 30,9 11,5 300 0,20 6,7 20 7

10mm 30,7 2,8 300 0,1 6,7 30 7

V-8202 GB 84,4 197 24 0,6 4,8 10 7
10% 84,5 2,1 300 0,06 4,8 30 7

10mm 84,5 0,9 300 0,04 4,8 30 7

V-8103 GB 33,2 1557 20 3,1 5 10 7
10% 32,7 25,9 300 0,25 5 20 7

10mm 32,7 4.1 300 0,1 5 30 7
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Riskkilla  Scenario Liquid mass Net mass Release time Jet Height Degree of Explosive

fraction flow to air diameter confinem strength

ent

S-2401 GB 77 3857 7 1,37 3,2 10 7
10% 76,2 63,3 300 0,18 3,2 20 7

10mm 76,2 7 300 0,06 3,2 30 7

T-1601 GB 41,8 59,6 42 0,41 3 10 7
10% 40,6 0,97 300 0,06 3 10 7

10mm 40,7 1,7 300 0,08 3 30 7

T-1514 GB 51,3 82,7 277 0,51 5,6 10 7
10% 50,9 1,34 300 0,06 5,6 30 7

10mm 50,9 2,3 300 0,08 5,6 30 7

T-2302 GB 32,7 1881 23 2,6 7,3 10 7
10% 32,4 30,7 300 0,32 7,3 20 7

10mm 32,4 3,3 300 0,1 7,3 30 7

T-1507 GB 37,8 94,8 34 0,56 1,7 10 7
10% 36,9 1,54 300 0,07 1,7 30 7

10mm 37 2,66 300 0,09 1,7 30 7

T-2304 GB 54 3572 4 2,88 5,5 10 7
10% 54 57,6 222 0,36 5,5 20 7

10mm 54 2,8 300 0,08 5,5 30 7
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10 GENOMGANG AV OLYCKOR DOKUMENTERADE | MARS

Enligt Seveso II Direktiv 96/82/EC Artikel 15 ska alla medlemslidnder inom EU rapportera om
intraffade storre olyckor till EU-kommissionen. Artikel 19 kraver att kommissionen har ett
register och informationssystem med det dvergripande syftet att forhindra framtida olyckor
eller att lindra olyckors konsekvenser. Databasen Major Accident Reporting Systems, MARS,
ar ett verktyg for kommissionen att uppfylla Sevesolagstiftningen. Databasen har varit 1 drift
sedan borjan av 1980-talet och omfattar idag 6ver 450 rapporterade olyckor. I databasen finns
information om olyckor och incidenter som rapporteras med anledning av kriterier angivna i
Annex VI i Sevesolagsstiftningen. I grova drag omfattas olyckor som innebér:

1. brand och explosioner som minst omfattar 5% av méngden farligt material specificerad i
Seveso II Direktiv 96/82/EC Annex I

skador pa personer och fastigheter
omedelbar fara for miljon

skador pa egendom

olyckor som paverkar dver landsgrinser

S kv

’néra pa hiandelser” som kan vara av allmént intresse

For mer detaljerade kriterier hianvisas till Seveso II Direktiv 96/82/EC Annex I och Annex VI.
Denna bilaga redovisar en genomgéang som gjorts av de olyckor som rapporterats till MARS.
Huvudsyftet ar att kartldgga hur stor andel av olyckor som uppstar i samband med start eller
stopp av processenheter vid raffinaderier i jamforelse med stationér drift.
Olycksbeskrivningarna syftar dven till att ge en bild av vad som kan intrdffa inom
processindustrin. Databasen MARS finns tillgénglig for allmdnheten men endast i form av sa
kallade “’short reports”. Dessa rapporter ska vara utformade for att kunna skickas in inom
ndgra dagar efter en olycka och innehéller dirfor begransad information. Mer omfattande
utredningar gors sedan av respektive lands myndighet vilken redovisas 1 sé kallade full
reports”. Vad som rapporteras i respektive rapport framgar av Technical guideline on
reporting accidents to the MARS database (Kirchsteiger, 2001).

Alla ”’Short reports” som dokumenterats i MARS finns tillgdngliga pé internet (MARS). Den
genomgang som gjorts baseras pa dessa rapporter. For att fa fram f6r riskanalysen relevanta
olyckor anvindes sokkriterien Industry Type, “refining” och AccTypeExplosion. Det gav 138
traffar varav 41 sorterades bort eftersom de utgjorde olyckor inom industrier som foradlar
metaller vilket i sammanhanget anses vara irrelevant. Eftersom det ar oklart hur sokkriterierna
ar uppbyggda gjordes extra kontroller genom att dndra sokkriterierna till Industry Type,
“petrochemical”, och AccTypeExplosion vilket medforde 97 traffar (138 subraherat med 41).
Lika ménga traffar, 97, erholls dven nér olyckstypen AccTypeFire eller AccTypeRelease
valdes som sokkriterie. Vid val av industritypen “processing” erholls 138 tréffar. Slutsatsen &r
att raffinaderibranchen och petrokemiindustrin rapporterat in 97 olyckor till MARS. Vissa
irrelevanta olyckor har sorterats bort. Det géller olyckorna med “accident code” 194, 205,
209, 212 samt 311. Det dr olyckor som uppkommit genom terroristdad eller ansetts vara
miljorelaterade men inte sikerhetsrelaterade. En olycka som skett pd en ammoniakfabrik har
4dven gallrats bort eftersom den inte anses vara tillrickligt lik ett raffinaderi. Ovriga olyckor
beskrivs kortfattat och har kategoriserats i foljande drifttillstand:
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T Olycka som intraffar vid en planerad transient, det vill sdga i samband med
planerad start och stopp av en anldggning. Om en olycka ska anses tillhdra
uppstartsfasen eller stationér drift 4r en bedomningsfraga. I datamaterialet finns
en olycka (accident code 10) som intriiffade 10 dagar efter revisionens slut. Aven
om stationdr drift foreldg vid tidpunkten for olyckan sé har den kategoriserats
som T. Det motiveras med att stoppet i hog grad bidragit till olyckan.
Tidsspannet antas darfor vara fran tidpunkten nér sldckning paborjas till ndgra
dagars stationdr drift efter uppstart. Bittre specificering 4n s tillater inte
datamaterialet.

o Olycka som intréffar vid en oplanerad transient. Det vill sédga i samband med
oplanerat men dndé kontrollerat stopp. Tidsspannet antas likadant som vid
planerad transient.

S Olycka som sker vi stationdr drift. Om inget annat anges antas S.

R Olycka som sker under en revision med avstilld anldggning, det vill sdga hela
anldggningen ar avstilld.

E Ej kategoriserad olycka pa grund av otillricklig information. Aven olyckor och
hindelser som inte anses vara relevant for statistisk analys kategoriseras som E.

Beskrivningen av olyckorna i MARS, “short reports”, dr ofta otillrdacklig. Vilket drifttillstdnd
som olyckan intraffat vid &r inte alltid tydligt, information saknas eller ocksa kan det vara
tolkningsproblem. Ibland anges exempelvis “normal operation” medan det i ndgot fall anges
“normal operation (Shutdown)”. Vidare dr det inte alltid tydligt vilken typ av anldggning det
handlar om, raffinaderi eller petrokemi. Dessa osédkerheter har medfort att vissa olyckor inte
kunnat kategoriseras. Olyckor som omfattar lagerdepaer, lagringstankar, tankbilar och hamnar
har inte kategoriserats. Anledningen é&r att dessa olyckor inte behdver vara 1 narheten av en
raffinaderiprocess och om sa &r fallet framgar néstan aldrig processens drifttillstand. Ur
riskhanteringsperspektiv dr de olyckor som inte kategoriserats intressanta varfor de dnda
redovisas.

Om inget annat anges har olyckor som sker i ett processomrade antagits ske vid stationér drift.
Det ér ett antagande som é&r rimligt eftersom stationdr drift 4r det dominerande drifttillstandet,
det vill sdga det &r stor chans att sdidan informationen tas for givet vid rapportering och darfor
uteldmnas (dock bristande rapporteringsrutin). Det &r troligt att rapporteringen ar mer
specificerad for olyckor som sker i samband med transienter med tanke pa att det ar
drifttillstind som avviker frdn det dominerande. Genomgangen har gett resultat enligt tabell 3.
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Tabell 8 Olyckor fran databasen MARS kategoriserade efter det drifitillstand som radde vid
tidpunkten for olyckan.

Raffinaderi+

Drifttillstand . Raffinaderi Raff, petrokemi”
petrokemi

T — Planerad transient Nr=7 Nr=3 Nr=3

O — Oplanerad tranisent No =2 No=1 No=1

S — Stationar drift Ns =40 Ns =22 Ns =27

R - Revision Nr=5 Nr =4 Nr=5

E - Ej kategoriserad Neg =37 Nge =13 Ne =21

Summa olyckor 91 43 57

N1/Ns 0,18 0,14 0,12

(Nt+No)/Ns 0,23 0,19 0,15

1) Omfattar olyckor som skett vid industrier som bedomts vara raffinaderier och anldggningar dar det &r oklart om det
ar en petrokemisk anlaggning eller raffinaderi.

Det kan konstateras att andelen olyckor 1 samband med transienter verkar vara storre om alla
olyckor i raffinaderi- och petrokemibranchen utgor det statistiska underlaget. Det dr oklart
varfor men en anledning skulle kunna vara att revisioner gors oftare i1 petrokemiindustrin
jamfort med raffinaderibranchen. Skillnaden mellan den mindre raffinaderigruppen och den
storre raffinaderigrupp dir det ratt osékerheter avseende industrityp ér liten.

Det som é&r av intresse dr andelen olyckor som sker i samband med transienter i samband med
en revision, det vill siga N1/Ns. Virdet 0,14 viljs som underlag for att berdkna frekvensen for
lackage vid raffinaderiet i samband med nedsldckning och uppging i samband med revision.
Det storsta motivet till detta val ar att det &r anldggningar som ar mest lik den anldggning som
analyseras. Det giller utférande savil som revisionsperioder. Forhéllandet mellan frekvensen
for olyckor vid transienter, fr, och frekvensen vid stationér drift, fs, erhélls genom

Ir _Np
fS NS

Det ér en kvot som dr svar att tolka och kontrollera rimligheten i. Nedslackning och start tar
tidsméssigt omkring tva veckor och revisioner antas ske omkring vartannat ar. Det avser
mindre revisioner som katalysatorbyte sdvil som stora revisioner. Om alla olyckor antas vara
likformigt fordelade skulle férhallandet mellan frekvenserna motsvara forhéllandet mellan
tiden under risk for nedsldckning, start och tva ars stationar drift.

f2v
fzér

Kvoten mellan intrdffade olyckor vid transienter och stationér drift dr 0,14 vilket &r storre 4n
0,019 och alltsa ar inte olyckorna likformigt fordelade. Det ar storre risk att en olycka intraffar
vid en planerad transient jimfort med under stationér drift. Forhallandet mellan olyckor vid
transient och stationdr drift ar

=0,14

_ 2 =0,019
522
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0,14
0,019

Det dr saledes sju ginger storre risk att en olycka intraffar under nedslackning och start i
samband med en revision vartannat ar jaimfort med under tva veckors stationdr drift. En kvot
pa sju overensstimmer nagorlunda med resultat fran andra studier. I haveriutredningen av
olyckan 1 Texas ndmns kvoten 5 respektive 10 men da géller kvoten enbart start av anldggning
vid ett raffinaderi och inte nedslidckning (CSB, 2007 s.44). En ndrmare granskning av de tre
olyckor som intréffat pa raffinaderier i samband med planerade transienter visar att alla tre
uppkommit i samband med start. Om enbart startveckan betraktas erhills en kvot pa 15. Det
ar en storre kvot dn de 5 och 10 som anges 1 haveriutredningen av Texasolyckan.

I en studie av DNV har ett antal databaser anvénts for att bland annat kontrollera hur stor
andel olyckor som sker i samband med start och stopp av en anldggning. Deras studie har
enbart fokuserat pa olyckor som skett i Storbrittanien efter 1984 men é&r inte begransad till
raffinaderier. Med data fran databasen MHIDAS ér forhallandet mellan olyckor vid start,
stopp och ovriga drifttillstdnd 0,11. Motsvarande forhallande baserat pa databasen IChemE
och MARS ir 0,13 respektive 0 (HSE, 2000). Det kan konstateras att kvoten 0,14
overensstimmer vil med resultatet fran DNV's genomgéng av databasen MHIDAS och
IChemE men didremot inte med deras genomgéng av MARS. Anledningen till avvikelsen
avseende MARS ir att datamaterialet begrénsats till olyckor som intriaffat i Storbrittanien
mellan 1993, d4 databasen introducerades i storbrittanien, och tidpunkten for studien ar 2000.
Béde MHIDAS och IChemE innehéller mer data eftersom databaserna funnits langre tid och
IChemE omfattar &ven mindre olyckor. I databasen MHIDAS é&r olyckorna i princip jamt
fordelade mellan start och stopp. I IChemE ér olyckor vid stopp dominerande. DNV har utgatt
fran olyckor 1 flera brancher och inte bara raffinaderier. Genomgangen av databasen MARS
visar att frekvensen for olyckor vid raffinaderier ar femton ganger hogre vid start jaimfort med
stationdr drift. Andra studier har kommit fram till andra resultat varfor det maste betraktas
som en osdker siffra. Inga olyckor av de dokumenterade i MARS har intriffat vid
nedsliackning.
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Accident Datum Industri Anldggningsdel Beskrivning Konsekvens Drift-
Code tillstand
10 1987-07-03 Petrokemi Etylenoxidanlaggning  Explosion i en destillationskollon i etylenoxidanlaggningen i en petrokemisk industri. De  Explosion T
flesta byggnader inom en radie av 300 meter blev skadade. Innan olyckan var det Brand
problem med att fa en stabil drift och reparation av pumpar och intrumentering féljde.
Vid tidpunkten foér explosionen var driften stabil. Anlaggningen hade varit avstalld 1 till
23 juni for underhaill.
126 1996-06-07 Raffinaderi Olefine plant | samband med start av en "cryogenic unit" exploderade en separator vilket resulterade  _ T
i utslapp av etan, etylen och metan. Orsaken var en 1600 mm lang spricka som
orsakats av vateforsprodning och utmattning.
213 1990-11-19 Raffinaderi _ Brott i en pipeline med olja i samband med start av en enhet vilket resulterade i utslapp Brand T
av olja. Antandning och brand uppstod.
242 1993-06-03 Petrokemi _ En trycktank med gasoil exploderade och orsakade en valdsam brand. Vid handelsen Brand T
var en enhet under normal drift och en annan var under planerad revision. Trycktanken Explosion
pa 4 ton flég ivag omkring 100 m!
509 1992-09-01 Raffinaderi "Crude destillation Utslapp av nafta, propan och butan medférde ett gasmoln som exploderade med flera  Brand T
unit" omkomna som féljd. Olyckan skedde nar anlaggningen startades. Orsaken till utslappet Explosion
inte angivet.
540 1988-04-07 Petrokemi "Polyethylene plant" Tryckavsékring av en kompressor dar Itryckavsakringsledningen inte var Brand T
dimensionerad for de dynamiska krafter som uppstod vid tryckavsakringen. Anda Explosion
o6ppnade sprangbecket vid ett lagre tryck an design. Det var flera fel som gjorde att
tryckavsakring via sprangblecket éverhuvudtaget behévde aktiveras. Olyckan skedde
vid start av kompressorn efter utfért underhall.
580 1997-06-19 Lubricating Brand som startade vid en varmevaxlare nar anlaggningen nastan natt stationar drift Brand T
oil plant efter ett planerat underhall. Lackaget skedde vid en tatning.
63 1990-07-11 Petrokemi Katalytisk krackning Anlaggningen var i standby och gas bdrjade lacka genom en ventil. Nar anlaggningen Toxiskt (0]
aterstartade erhdlls en okontrollerad forbréanning och utslapp av kvéavedioxid och utslapp
svaveldioxid.
449 1992-01-09 Raffinaderi Krackningsenhet | samband med stopp av en "fluidised catalytic cracker unit" skulle underhall och Explosion O
inspektion goras av utrustning i processenheten. Nar manluckorna 6épnnades erhélls en
explosiv atmosfar och antédndning skedde.
12 1989-03-07 Petrokemi Etylenoxid/glykol Tva explosioner uppstod i och i anslutning till en aldehydkolonn i en petrokemisk Explosion S
anlaggning industri. Etylenoxiden reagerade med fukt och bildade polyetylenglykoler i isoleringen Brand
(PEG).
13 1992-06-15 Raffinaderi Krackningsenhet Spontant spricka/brott vid en 90 graders bgj i en 8" ledning (ca 200 mm) Explosion S
Brand
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Accident Datum Industri Anldggningsdel Beskrivning Konsekvens Drift-
Code tillstand
45 1985-01-18 Petrokemi Etylenanlaggning Ackumulering av vatten i en oanvand bypass i kombination med kall vaderlek Explosion S
resulterade i isbildning och brott pa processror. Utslapp av etylen och propylen bildade  Brand
ett gasmoln som resulterade i explosion och brand. Explosionen gav begransade
skador pa byggnader. Daremot blastes fonster sonder sa langt som 9 km fran
explosionens centrum.
50 1987-05-21 Raffinaderi "Coker unit" En koppling mellan "the sump circuit station" och "the seal system" brast varefter Brand S
vatska/gas av kolvaten lackte ut. Brand uppstod som &aventyrade narliggande
installationer.
52 1998-01-23 Raffinaderi _ Defekt koppling till sugsidan av en pump medférde lackage av omkring 5 ton under 1 Brand S
timme och 45 minuter. Ett gasmoln bildades som antédndes 50 m fran lackagekallan och Jetflammor
brand uppstod.
60 1989-07-08 Petrokemi Alkylationsreaktor Ett scenario som bérjade med ett brott pa ett ror med efterféljande strombortfall. Efter Brand S
en halvtimme startade en brand i en alkylationsreaktor.
67 1991-03-08 Petrokemi Lackage av omkring 145 kg svavelvate och 100 kg vatgas. Toxicitet S
Kolvéte
78 1991-12-10 Petrokemi "Hydro cracker" Lackage pa trycksidan av en luftkylare for gaskylning orsakad av erosion/korrosion som Explosion S
uppkommit efter 6kad produktionskapacitet. Brand
90 1993-02-02 Raffinaderi Hydro cracker plant Vid borrning i samband med en reparation borrades fel genom den tryckbarande Toxiskt S
barridgren och brandfarligt och toxiskt material lackte ut, C1-C5 samt H2S. utslapp
95 1993-09-24 Raffinaderi _ Ett rér pa sugsidan av en pump gick av vilket medforde utslapp av kolvaten. Pa grund Brand S
Petrokemi av den hoga temperaturen (350-370 grader) bdrjade det brinna omedelbart.
193 2004-07-23 Raffinaderi Avsvavlings- Brand och explosion i en avsvavlingsanlaggning. Explosion S
Petrokemi anlaggning Brand
201 1990-10-11 Petrokemi _ Olyckan intraffade i en anlaggning for acetylenproduktion. Lackage fran en Explosion S
hégtrycksslang medférde utslapp, brand och explosion. Brand
204 2002-08-22 Raffinaderi Krackningsenhet Brand vid ett separationstorn som uppkom vid dranering av fel enhet. Utslapp via Brand S
draneringen med temperaturen 340 C och trycket 6 bar.
216 1992-05-08 Petrokemi Reaktoromradet Lackage av etylen som formade ett gasmoln. Antdndning med explosion och brand Brand S
som foljd. Explosion
230 1985-05-19 Petrokemi "Cracking plant" En jetflamma som uppstod vid lackage av gas fran en flans orsakade brott pa en 600 Brand S
mm ledning vid en fraktioneringsenhet 16 m bort och explosion av tre tankar Explosion
innehallande propylen, LPG och etylen. Svaveldioxid slapptes ut under en kort tid.
248 2002-10-12 Raffinaderi Avsvavlings- Lackage, explosion och brand i processomradet. Poolbrand och jetflamma. Brand S
anlaggning Explosion
255 1997-01-10 Raffinaderi Lackage via en pumptatning orsakade brand. Brand S
256 1997-12-26 Raffinaderi Krackningsenhet Brand uppstod i krackningsenhet. Brand S
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275 1990-12-13 Petrokemi Vinylklorid | samband med ett periodiskt prov av isolerventiler intréffade ett rérbrott med Brand S
efterfljande brand. Efter 10 minuter intraffade ytterligare ett rorbrott vilket férvarrade Toxiskt utslapp
branden. Branden var sléckt efter 13 timmar. Aven vateklorid lackte ut vilket krédvde en
evakuering av en narliggande skola.
280 1992-11-09 Raffinaderi "Fluidized catalytic Av okand anledning uppkom ett stort gaslackage. Gasen antandes och explosionen BrandExplosionJetfla S
cracking unit" kunde horas pa ett avstand av omkring 15-30 km. Explosionen foljdes av tre stora mma
brander, i krackningsenheten, i en 5000 m3 tank och i en grupp av rér. Termisk
stralning forstorde ytterligare en tank, 2000 m3. Ett antal mindre explosioner uppkom.
321 1996-11-17 Raffinaderi Lackage av butan i toppen av en absorbtionskolonn fran en flans till en Brand S
Petrokemi temperaturgivare. Brand.
380 2000-09-03 Raffinaderi Brott pa en ledning pa sugsidan ev en pump med efterféljande brand. Dominoeffekter Brand S
uppkom i form av fler rorbrott och brander.
403 2002-11-17 Raffinaderi Petrol hydrotreatment ~ Lackage vid "reboiler seal surface" pa den "heta" sidan vilket medférde omedelbar Brand S
unit (HDH) sjalvantandning. Det blev ingen "Unconfined Vapour Cloud Explosion" (UVCE)
eftersom temperaturen var val éver produktens flampunkt.
416 2004-06-26 Raffinaderi Avsvavlings- Brand som startade i férvarmarugnen i en avsvavlingsenhet Brand S
enheten (Hydrodesulphuration, HDS). Toxiskt
424 1986-05-15 Raffinaderi Ett litet hal (0,00019 m2) medforde utslapp av isobutan och vatefluorid. Utslapp utan Toxiskt S
Petrokemi antandning. utslapp
429 1987-03-22 Raffinaderi "Hydrocracker" Uppgradering av kapacitet och bortmontering av ett sdkerhetssystem medférde Explosion S
minskade marginaler och farre barriarer. Fel pa en reglerventil medférde okontrollerat Brand
flode. Otillracklig tryckavsakringskapacitet i lagtrycksseparatorn orsakade Jetflamma
Overtryckning, explosion och jetflammor.
437 1990-12-11 Raffinaderi "Hydrogen Fluoride Lackage vid en nyligen installerad flidesmatare, ledning (12 mm). Brott pa grund av Brand S
Alkylation" vibrationer och utmattning.
441 1990-29-11 Raffinaderi Splitter och Lackage av kolvaten av hog temperatur och tryck via en draneringsventil som inte _ S
fackelsystem kunde stangas helt. For att kunna stanga draneringsventilen éppnades en annan ventil
for att avleda flode och tryckavsakra till fackelsystemet. | fackelsystemet hade dock
vatska ansamlats eftersom den sump som skulle féra bort vatskan var blockerad.
Konsekvensen blev att fackelsystemets ledning utsattes for sddana starka
pafrestningar att réret rasade 10 m ned i backen. Roret bibehdll sin integritet men de
sprickor som uppkom var nastan genomgaende.
448 1992-05-25 Petrokemi Exoterm reaktion medférde en skenande reaktor och dumpning av gas och Brand S
efterféljande brand.
458 1994-05-22 Petrokemi Brott pa en 23 m hog hogtrycksreaktor vilket resulterade i utslapp och S

omfattande brand.

87(104)



Riskanalysmetod tillimpad pa raffinaderiet i Lysekil

Bilaga 10 Genomgang av olyckor dokumenterade i MARS

Accident Datum Industri Anlaggningsdel Beskrivning Konsekvens Drift-

Code tillstand

459 1994-07-24 Raffinaderi Brott pa ledning fran en processtank till fackelsystemet med brand och Brand S
explosion som foljd. Explosion

492 2000-06-10 Raffinaderi Brott pa ledning pa grund av vibrationsutmattning. Brand. Brand S

499 2001-04-16 RaffinaderiPetro "de-ethaniser column"  Brott pa en 150 mm ledning pa grund av erosion/korosion i en 90-gradig boj. Omkring Explosion S

kemi 179 ton gas lackte ut och bildade ett gasmoln som sedan exploderade.
Antandningskalla var en ugn i en narbelagen "coking plant". Stor férddelse for
byggnader men personskadorna var begransade.

504 2003-05-23 Petrokemi Brott och lackage fran en tryckavsakringsledning vilket resulterade i ett gasmoln Toxiskt S
isobutan och vatefluorid. Orsaken var korrosion som tros bero pa att systemet och brandfarligt
trycktestades med vatten nagra ar innan olyckan. Vatten tros ha blivit kvar i de material
belaggningar som fanns i réret som tillsammans med véatefluoriden medférde
accelererad korrosionshastighet.

511 1999-02-19 Raffinaderi "Crude distillation Lackage med efterféljande brand. Begransat med information. Brand S

unit" Jetflamma

519 1987-12-23 Petrokemi Brott pa en 24" ledning medférde ett gasmoln av vate som sedan antandes. Brand S
Rérandarna slog till narliggande ror vilket medférde ytterligare rorbrott. Den explosion Explosion
som uppstod kunde héras ca. 2,5 km fran anlaggningen. Jetflammor pa omkring 70m Jetflamma
uppstod. Orsaken till rérbrottet var termisk utmattning da 80-gradigt vatten sprinklades
in i ett fldde som hade temperaturen 230 grader.

521 1996-04-26 Raffinaderi "Visbreaking Tublackage i en ugn medférde eldflammor propagerade ut ur ugnen. Anlaggningen Okontrollerad S

process" stédngdes av och inga konsekvenser for omgivningen uppstod. brand

522 1996-05-27 Raffinaderi Avsvavlings- Tva incidenter efter varandra i tva olika anlaggningsdelar. Forst uppstod en brand nara  Brand S

anlaggning en atmosfarstank med NaOH. Tjugo minuter efter att branden var slackt intréffade en Explosion
tubexplosion i en ugn tillhérande avsvavlingsanldggningen. Explosionen medférde
skador i en radie av 50 m fran explosionscentrum. Foérsta incidenten orsakades troligen
av underhallsarbete. Explosionen var en f6ljd av att branden orsakat elbortfall vilket
storde tillférseln av gas till ugnen, det vill sdga kylningen minskades.

537 2002-12-27 Raffinaderi Isomerisation unit Haveri i en vatgaskompressor medférde en jetflamma. Jetflamman traffade en tank Brand S
med Jetflamma
bensen 14 m bort som ramnade varvid utslapp av bensen skedde och branden
férvarrades.

565 2002-12-12 Raffinaderi "Crude destiller" Tubbrotti en panna orsakade brand. Brand S

17 1995-09-09 Raffinaderi Krackningsenhet Brand i "gasoline merox section of the fluid catalyc cracking unit" uppstod nar Brand R
anlaggningen var avstalld. Orsaken var kontaminerat brandvatten.

26 2002-11-10 Raffinaderi "Alkylation unit" Alkylationsenheten var stoppad for planerat underhall. | samband med dranering Toxiskt R
Oppnades en ventil av misstag vilket resulterade i lackage av ca. 360 ml fluorvate. utslapp
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287 1994-06-04 Raffinaderi Destillationsenheten En brand uppstod i en destilationskolonn i samband med underhall. Enheten hade Brand R
Petrokemi stoppas en vecka innan olyckan skedde.
428 1987-03-13 Raffinaderi Fackelsystemet Olyckan skedde vid underhall av fackelsystemet. Det hade konstaterats att det lackte Brand R
gas genom en 750 mm ventil och den skulle darfér monteras ned. Kontroll om
fackelsystemet var isolerat gjordes genom att ppna en draneringsledning varvid inget
fléde kom. Den felaktiga slutsatsen att systemet var isolerat gjordes och jobbet med att
demontera ventilen pabdrjades. | samband med demonteringen strommade en kaskad
av vatska ut. Gaser fran vatskan antandes av en luftkompressor som anvandes vid
ingreppet. Under arens lopp hade belaggning uppkommit i ledningen som sedan
lossnat och tillsammands med vatska bildat en sorja i systemet. Det var denna sérja
som gjort att den ventil som skulle demonteras inte kunde stanga och darmed lackte.
Soérjan medforde dessutom att inget fldde uppkom vid kontrollen som gjordes genom att
Oppna draneringsventilen.
512 2002-09-10 Raffinaderi Katalysator Tre entrependrer gjorde underhallsarbete av katalysator. Arbetet hade hela tiden skétts  Troligen R
korrekt med I1dmplig andningsutrustning. | slutet av arbetsdagen gick en person inidet  syrebrist
avsparrade omradet utan andningsutrustning varvid han forlorade medvetandet. Utan
andningsutrustning gick aven de andra tva
in for att hjalpa sin kollega. Alla tre omkom.
19 1998-01-15 Raffinaderi _ Cirkulationspump till en HDPE-reaktor slutar att fungera. Efter underhall och Utslapp av E
Petrokemi lackagetest med kvavgas upptacks lackage. Anvandandet av kvavgas vid kvavgas
tathetsprovningen medférde "cold spots" som gjorde att materialet i reaktorvaggen fick
sprott beteende. Handelsen kategoriseras inte eftersom syftet med lackagetest ar just
att identifiera lackage. Tas med som exempel pa bristande provningsforfarande.
58 1989-05-18 Raffinaderi Lager av crudolja Vid underhall av en butanledning vid en pumpstation i anslutning till ett lager av Explosion E
crudolja erholls lackage varefter en explosion féljde. Olyckan hande i samband med en  Brand
reparation.
85 1992-05-28 Raffinaderi _ | samband med rengdring av en ledning med hjalp av kvavgas, "flush cleaning Brand E
Petrokemi process", erhélls lackage i en slang. Gas i vatskefas lackte ut och antandes.
107 1994-11-07 Raffinaderi "Crude oil station Vid reparationsarbete i en kolonn skulle témning och inertering ske. | samband med Brand E
Petrokemi plant” forberedelserna lackte bensin ut och antandes.
111 1994-06-16 Raffinaderi Vid rengdring av "evacuating reactor" skedde ett utslapp av kolvaten varvid brand Brand E
uppstod.
190 2004-04-23 - Tankbil Brand i samband med lastning av tankbil. Brand E
217 1992-06-22 Raffinaderi Lagertank Vid forberedelser for att fylla bensin i en tank lackte bensin ut fran en defekt pump. Ett  Brand E
gasmoln bildades av bensinangorna som antéandes nar det nadde intilliggande enhet. Explosion
Explosion och brand uppstod.
232 1985-12-21 Bransledepa Utslapp, explosion och brand i samband med avlastning av fartyg. Brand E
Explosion
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233 1987-05-15 Depa Brand och explosioner i en petrokemisk depa. Brand E
Explosion
243 1994-08-19 Depa Toxiskt utslapp Toxiskt utslapp E
270 1988-12-25 Raffinaderi Lagertank Brott pa en lagertank i samband med 6verfylining. Orsak okand. Brottflodet forstérde Enbart utslapp E
tva intilliggande tankar och skadade en tredje. Kolvaten flédade 6ver invallningen och av kolvaten
tackte ett omrade av omkring 8 hektar (80 000 m2)! Ingen brand uppstod dock.
271 1989-02-02 Petrokemi Lagertank Olyckan intraffade vid underhall av brandskyddssystem vid en lagertank for bensen. Explosion E
Produktionsavdelningen tog tanken i drift i tron att underhallsarbetet var klart, vilket det
inte var. Tandning av en ficklampa orsakade en explosion.
276 1993-03-30 Raffinaderi _ Lackage fran "transethylene" pipeline (10", 45 bar) orsakade ett gasmoln som Brand E
upptacktes och larm utgick. Ett fordon, vars forare inte uppmarksammat larmet, koérde Explosion
in i gasmolnet och motorn stoppade pa grund av syrebrist. Foraren forsokte darefter Jetflamma
starta bilen varvid gasmolnet antdndes. Explosion skedde som orsakade brott pa
ledningen och en jetflamma uppstod. Jetflamman orsakade brand i ett lagerforrad for
kolvaten. Tryckvagen orsakade aven brott pa en ennan ledning (6", 90 bar) vilket
resulterade i en andra "unconfined vapour cloud explosion".
319 1996-09-24 Petrokemi Utslapp av 3,8 ton ammoniak under 5,5 timmar i samband med underhall. Felaktigt Toxiskt E
Oppnad ventil. utslapp
420 1986-05-15 Petrokemmi Lagertank Utslapp av etylenoxi i samband med underhall av ledning vid en lagertank. E
432 1989-04-09 Petrokemi Propane Utslapp av propan skedde i samband med dranering av ett propansystem. | samband E
de-asphalting unit med draneringen lamnades en ventil i dppet lage varvid propan lackte ut. Ett gasmoln
bildades men det antandes aldrig.
435 1989-12-05 Petrokemi Lagerstation Brand uppstod i samband med ett test att kunna leverera naturgas aven vid "1-hour Brand E
stand-by condition".
436 1990-03-20 Kemi _ En reaktor i en anlaggning for produktion av klorflouranilin skenade och tryckavsakring  Explosion E
skedde. Flammor sags pa toppen av reaktorn varefter en explosion skedde som félides Brand
av en allvarlig brand.
443 1991-02-26 Raffinaderi Lagringsdepa Pa grund av felaktig matning av nafta till tanken fastnade tankens tak (flytande tak). Fér Brand E
att minska férangningen av nafta sprutade man skum. Operatéren gjorde ett misstag
och sprutade skummet i mitten av tanken varvid statisk elektricitet medférde
antandning.
450 1992-11-07 Petrokemi Hamn Lackage fran en pump som anvandes for att pumpa bensen fran lagringstankar till E
fartyg. Ingen antandning skedde.
471 1997-07-06 Ventil som blev kvar i 6ppet 1age efter befogad tryckavsakring. - E
476 1998-08-22 Raffinaderi Lagringstank Lackage fran en tank. Lackaget skedde via en vattendraneringledning till tankens E
Petrokemi flytande tak. Ingen antéandning.
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477 1998-09-07 Raffinaderi Hamn Okontrollerat utslapp av 8,5 ton propylen som skapade ett gasmoln. Skedde i hamnen i E
samband med lastning. Ingen antandning.
478 1999-02-28 Raffinaderi Lagringstank Okontrollerat utslapp fran botten av en lagringstank, 15,5 ton. Ingen antdndning. _ E
Petrokemi
479 1999-01-19 Raffinaderi En ventil lamnades 6ppen i samband med leverans med jarnvagstankar till _ E
raffinaderiet.
482 1999-07-14 "Crude oil vessel" Lackage fran en tank. Ingen antéandning. _ E
498 2001-09-27 Distributionsepa Tanklastbil gav utslapp av 16 ton propan. Vid en distributionsdepa. Ingen _ E
antandning.
505 2005-12-11 Raffinaderi Bransledepa Av beskrivningen och datumet att déma verkar det vara olyckan i Bouncefield. Explosion E
Petrokemi Explosion och brand i en lagerdepa. Branden varade i tre dagar och av den korta Brand
rapporten framgar inte dess orsak. Omfattande skador pa byggnader utanfér omradet.
Rok fran branden kunde ses fran hela sédra England.
507 1989-07-06 Raffinaderi Hamnen Brand och explosion uppstod i en lastbat som skulle skeppa bensin. Trolig orsak till Brand E
lackage var en flans. Brand och explosion begransades till fartyget. Explosion
510 1998-11-23 Raffinaderi Hamn | hard vind lossnade ett fartyg fran sin fértdjning samtidigt som detss stabilisatorer Brand E
orsakade brott pa undervattensledningen vilket orsakade utslapp. Antandning tros ha
orsakats av en bogserbat.
528 1999-12-10 Raffinaderi Lagertank Olyckan orsakades av ett temporart lager for draneringsvatten fran bensin och Explosion E
Petrokemi dieseltanker. Normalt finns det en viss andel kolvaten in vattnet varfor det skickas for Brand
behandling innan det kan betraktas som avloppsvatten. Normalt ar det en niva av ca.
10 cm pa toppen av tanken som utgor kolvaten medan resten ar vatten. 10 cm
motsvarar omkring 20 m3. Vid tidpunkten férolyckan var nivan 3,4 m vilket istallet
motsvarar 680 m3. Av orsak som inte ar utredd lackte bransle ut ur tanken och
férangning gjorde att ett 60 m gasmoln bildades. Gasmolnet drev till en intilliggande
vag dar det antandes nar tva lastbilar kom kérande. Som troligt lackagestalle anges
ventilationshal.
529 1999-08-25 Raffinaderi Lager Olyckan intraffade i produktlagret i samband med att en pump startades. Lackage av Explosion E
bensin vilket medférde brand. Flera rorbrott skedde och mindre explosioner. Brand
557 1998-06-03 Petrokemi Lagertank Olyckan skedde i samband med rengéring av en lagertank med metyltertiarbutyleter Explosion E
MTBE. Nar manluckan 6ppnades uppstod forhallanden som ledde till antdndning och
explosion. Antandningskalla var troligen en vakuumpump.
564 2002-12-22 Raffinaderi Lagertank LPG Felfungerande sakerhetsventil orsakade utslapp av 10 ton LPG. Gasmoln bildades men E
Petrokemi som aldrig antandes.
582 1998-10-14 Raffinaderi Hamn | samband med pumpning av olja fran ett fartyg lackte olja till ett system for drénering Brand E

av regnvatten. Draneringen ledde till en strand i narheten av raffinaderiet dar det
bdrjade brinna.
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594 2002-02-12 Petrokemi Vid rengdring av en tank intraffade explosion och brand. Explosion E
Brand
597 2001-07-17 Raffinaderi Brott pa lagertank med brand och toxiskt utslapp som foljd. Antandning troligen pa Brand E
grund av svetsarbete som pagick i narheten. Toxiskt utslapp
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11 ANALYS AV TIDSPERIODEN MED TEMPORARA BYGGNADER PA PLATS

I denna bilaga redovisas en analys av den tidsperiod d& de temporira byggnaderna dr pa plats.
Analysen forutsitter att det 4r samma representativa riskkéllor som vid ett ars stationér drift
och att hindelsesekvenserna efter ett lickage r likadana. Det som skiljer dr frekvensen for
lackage. Analysen gors av en begrinsad tidsperiod av ett revisionsar vilket dr pedagogiskt for
att pavisa den forhojda risken som foreligger i samband med revision. Angreppsséttet
rekommenderas dock inte ur riskhanteringsperspektiv eftersom analysen blir mer komplicerad
och dess resultat svérare att tolka och kommunicera. Frekvenserna for lackage och explosion
ar dven mer osédkra jamfort med analys av ett ar och det dr svarare att vélja ett gransvarde for
tolerabel risk.

11.1 Kvantifiering av inledande handelser

Det finns manga databaser som omfattar olyckor inom processindustrin, se exempelvis den
kartlaggning som gjorts av Det Norske Veritas (DNV, 2002). Att fa tillgang till databaser
kostar oftast pengar eller krdver nagon form av medlemskap. Ett undantag ar databasen
MARS, Major Accident Reporting System, som ér tillgédnglig for allmanheten via sa kallade
’short reports” som finns att himta pa internet. Av tillganglighetsskél har databasen MARS
anviénts for att analysera fordelningen mellan olyckor intrdffade i samband med planerade
start och stopp samt stationdr drift. I bilaga 10 redovisas en genomgang av rapporterade
hindelser till databasen MARS, vilken visar att frekvensen for en olycka i samband med start
ar omkring femton ginger storre jamf{ort med stationdr drift. Inga olyckor i databasen har
intraffat vid nedsldckning. Utifran denna information kan den forhojda frekvensen
askadliggoras for den tidsperiod som temporéra byggnader &r dr pa plats i samband med
revision. Av figur 18 framgar kvoten mellan intrdffade handelser under en vecka nér
temporira byggnader dr pa plats och vid stationér drift.

fo/fs
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Figur 18 Kvoten mellan frekvens for ldckage under en vecka under den tidsperiod som tempordra byggnader
dr pd plats i samband med revision, f,, och frekvensen vid en veckas stationdr drift, f;.

De tempordra byggnaderna stills upp omkring en ménad innan nedslédckning av anlédggningen
och under den tidsperioden bedoms det inte vara nadgon forhojd frekvens for ldckage och
kvoten dr darfor 1. Sjdlva nedsldckningen och uppstarten tar en vecka vardera. Genomgangen
av MARS har inte identifierat ndgon olycka som skett vid nedslackning men déremot har tre
olyckor skett vid start. Enligt bilaga 10 &r kvoten omkring 15. Byggnaderna brukar sta kvar
ytterligare fyra veckor efter uppstart och frekvensen motsvarar stationdr drift, det vill séga
kvoten antas vara 1. Den totala ytan i diagrammet representerar antalet veckor som
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frekvensen for lickage ska baseras pa. Ur frekvenssynpunkt motsvarar 10 veckor i samband
med revision 24 veckor med stationir drift.

Den tidsperiod da alla system normalt dr tdmda och revision pagér omfattas inte. Frekvensen
for att lackage ska intrdffa nir temporira byggnader finns pé plats motsvarar saledes
4+1+15+4 = 24 veckor av stationér drift. Det vill sdga frekvensen blir

24
szﬁ- s = 0,46 f;

f, = Frekvensen for liackage nér temporéra byggnader ar pa plats och utsatta for risk [rev']
f,= Frekvensen for lackage under ett stationért driftar [ar']

Enheten for frekvensen f, dr ganger per revision, det vill sdga explosioner per tio veckor. Det
ar en enhet som kan vara svar att tolka. Enklare uttryckt &r det sannolikheten for explosion
under den kalendertid som de temporira byggnaderna dr pa plats och utsatta for risk.
Kalendertiden dr tio veckor men revisionen motsvarar 24 stationéra driftveckor och det dr 52
veckor pa ett ar ddrav faktorn 24/52.

Om det inte vore en forhdjd frekvens i samband med revision skulle f, motsvara omkring
0,2-f;. Det forutsitter likformig fordelning och 10 veckor istéllet for 24. Kvoten 15 mellan
intrdffade lackage under start och en stationir driftvecka ar osdker. Det finns studier som
kommit fram till andra resultat. I haveriutredningen av olyckan i Texas ndmns kvoten 5
respektive 10 (CSB, 2007 s.44). Texasutredningen ndmner inget om forhojd risk i samband
med nedslidckning men det Norske Veritas, DNV, har i en studie kommit fram till att
olyckorna i databasen MHIDAS ér jimt fordelade mellan start och stopp medan olyckor
rapporterade till databasen IChemE domineras av stopp (HSE, 2000). DNV s studie har inte
begrinsats till raffinaderier utan omfattar &ven annan processindustri. Ur analyssynpunkt
spelar det ingen roll om faktorn 15 fordelas lika mellan nedslédckning och start, exempelvis en
faktor 8 vid nedsldckning och en faktor 8 vid start. Det viktiga dr att revisionen omfattar 24
stationdra driftveckor.

Eftersom kvoten femton dr osdker viljs att 4ven analysera en revisionsperiod som motsvarar
15 stationdra driftveckor. Det kan exempelvis motsvara en forhojd frekvens motsvarande en
faktor tva vid nedsldckning och en faktor fem vid start. Det ger frekvensen

15
szﬁ-fszo,29-fs

f, = Frekvensen for lackage nér temporéra byggnader dr pa plats och utsatta for risk [rev’']
fs = Frekvensen for lackage under ett stationért driftar [ar"]

En realistisk revision dér de temporéra byggnaderna &r pé plats och utsatta for risk under tio
veckor bedoms ur risksynpunkt motsvara mellan 15 och 24 stationédra driftveckor.

I tabell 9 och 10 redovisas frekvenser for explosioner for olika ldckagekategorier och
riskkéllor under den tid som de temporéra byggnaderna dr pé plats i samband med revision.
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Tabell 9 Frekvenser for gasmolnsexplosioner for respektive representativ riskkdlla och
ldckagekategori under en revision som motsvarar 15 stationdra driftveckor.
Frekvenserna for ett stationdrt driftar har multiplicerats med 0,29.

Finger  Representativa feas fe100 |
riskkéllor (rev’) (rev’) (rev™)

2 V-2105 8,510° 3,810° 1,9-10°

3 V-2505 9,510 4,3-10° 2,1-10°
T-2302 3,8-10° 3,510 2,1-10°
T-2304 2,9-10° 2,4-10° 2,1-10°

4 S-2401 1,3-10° 1,1-10° 7,0110°
C-2402B 2,9-10°? -2 -2

5 V-2905 1,6-10° 3,810° 7,010

6 V-8202 9,010° 2,710° 1,6-107

7 V-8103 6,510° 4,310° 2,810°
C-8140A 2,9-10%2 -2 -2

8 D-1605 6,0-10° 2,7107 1,3-10°
T-1601 1,5-10" 6,510° 1,3-10°

9 T-1507 8,0-10° 3,7107 7,0110°
T-1514 8,0-10° 3,710° 7,0110°

1) Frekvensens enhet dr ganger per revision, det vill sdga explosioner per per tio veckor.
Det dr en enhet som kan vara svér att tolka. Enklare uttryckt sa ér det sannolikheten for
explosion under den tid som de temporira byggnaderna &r pa plats och utsatta for risk.

2) Frekvensen 2,9-107 rev'r frekvensen for explosion i det platskjul som kompressorn &r
placerad i. Frekvensen har inte delats upp i olika lickagestorlekar.
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Tabell 10  Frekvenser for gasmolnsexplosioner for respektive representativ riskkdlla och
ldckagekategori under en revision som motsvarar 24 stationdra driftveckor.
Frekvenserna for ett stationdrt driftar har multiplicerats med 0,46.

Finger Representativa fegg feroy fegro
riskkéllor (rev™) (rev™) (rev™)
2 V-2105 1,4-10™ 6,0:10° 3,0110°
3 V-2505 1,510 7,0-10° 3,3107
T-2302 6,0-107 55107 3,3:10°
T-2304 4,510° 3,8:10° 3,3:10°
4 S-2401 2,0-10° 1,8-10° 1,1-10°
C-2402B 4,6-10°" - -
5 V-2905 1,3-10™ 6,010° 1,1-10°
6 V-8202 1,510 4,2:10° 2,6-10°
7 V-8103 1,0-10™ 7,0-10° 4,4-10°
C-8140A 46:10°" -Y -M
8 D-1605 9,510° 4,210° 2,1-10°
T-1601 2,4-10™ 1,0-10™ 2,1-10°
9 T-1507 1,3-10™ 6,0-107 1,1-10°
T-1514 1,3-10™ 6,0-10° 1,1-10°

1) Frekvensens enhet dr ganger per revision, det vill sdga explosioner per per tio veckor.

Det &r en enhet som kan vara svar att tolka. Enklare uttryckt sa ar det sannolikheten

for explosion under den tid som de temporéra byggnaderna ar pa plats och utsatta for risk.
2) Frekvensen 4,6:107 rev™ ir frekvensen for explosion i det platskjul som kompressorn

ar placerad i. Frekvensen har inte delats upp i olika lackagestorlekar.

Riskkonturer for att Gvertrycket 0,1 bar 6verskrids har tagits fram for den period som

temporira byggnader finns pé plats i samband med revision. Tva revisioner har analyserats,
en som motsvarar 15 stationdra driftveckor och en som motsvarar 24. Bakgrunden r att
risken for lickage bedoms vara en faktor 5 till en faktor 15 storre vid en uppstartsvecka
jamfort med en vecka stationdr drift. Resultatet for revisionen som motsvarar 24 stationéra
driftveckor framgar av figur 19.
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>2,510° rev’ [Jl]=5-10° rev”

Figur 19  Frekvensen for att overtrycket 6verstiger 0,1 bar under den tidsperiod som tempordira byggnader dr
pd plats vid ett revisionsdr. Revisionen motsvarar 24 stationdra driftveckor. Frekvensen dr angiven
per revision, det vill sdiga per tio veckor. Enklare uttryckt dr det sannolikheten for en explosion
under den tid de tempordra byggnaderna dr pd plats och utsatt for risk. Det omrdde som
koncentrationen av tempordra byggnader var som storst vid revisionen 2007 dr markerad med en
grd rektangel. Pilen visar geografisk nord.

Av riskkonturerna kan utlésas att frekvensen dr ganska hog fram till ett avstdnd dér
riskkonturerna sammanfaller och frekvensen blir véldigt ldg. Den brittiska myndighetens
kriterier for nya permanenta byggnader 10 ar' motsvarar frekvensen 2-10° rev™'. D4 har
kriteriet kompenserats for den kortare exponeringstiden tio veckor vilket utgér en femtedel av
ett &r (10™*/5 =210 rev™"). Det innebir att risken ar lika stor vare sig en person befinner sig i
en permanent byggnad som dimensionerats enligt HSE's kriterier eller 1 en temporar byggnad
i samband med en revision. Det forutsétter att den tempordra byggnaden dr dimensionerad for
overtrycket 0,1 bar. I figur 20 har samma riskkonturer som 1 figur 19 angetts 1 relation till
kriteriet 2107 rev™.
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Figur 20  Riskkonturerna relativt HSE's dimensioneringskriterie for nya byggnader.
Konturerna giller for en revision motsvarande 24 stationdra driftveckor.
Riskkonturerna i figur 19 har dividerats med 2-107 rev’'. Observera att virdena
endast gdller for tempordra byggnader som klarar évertrycket 0,1 bar. Pilen visar geografisk nord.

En fem ganger hogre risk sammanfaller med det omréde dir de flesta temporéra byggnader
var placerade i samband med revisionen ar 2007 (sydost om processomradet). En
byggnadsplacering i processomradet eller vid dess utkant motsvarar en tjugofem génger hogre
risk. Observera att risken dr &nnu hogre om de temporéra byggnaderna som anvénds vid
revisionen inte klarar dvertrycket 0,1 bar. Riskkonturer for revisionen som motsvarar 15
stationdra driftveckor framgar av figur 21.
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Figur 21  Frekvensen for att overtrycket dverstiger 0,1 bar under den tidspersiod som tempordra byggnader
dr pd plats vid ett revisionsdr. Revisionen motsvarar 15 stationdra driftveckor. Enklare uttryckt dr
det sannolikheten for en explosion under den tid de tempordra byggnaderna dr pad plats och utsatt
for risk. Det omrade som koncentrationen av tempordra byggnader var som storst vid revisionen
2007 dr markerad med en grd rektangel. Pilen visar geografisk nord.

Den stora skillnaden vid revisionen som motsvarar 15 stationdra veckor ar att riskkonturen for
frekvensen 5-10™ rev’! dr mindre och bildat tre “6ar”. Aven riskkonturen for 5-107° rev™! dr
mindre men i Ovrigt ar riskbilden ganska lika. I figur 22 har samma riskkonturer som i figur
21 angetts i relation till kriteriet 210 rev™.
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Figur 22 Riskkonturerna relativt HSE's dimensioneringskriterie for nya byggnader. Konturerna gdller for en
revision motsvarande 15 stationdra driftveckor. Riskkonturerna i figur 21 har dividerats med 2-107

rev'. Observera att virdena endast giller for temporira byggnader som klarar évertrycket 0,1 bar.
Pilen visar geografisk nord.
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Riskkonturer for ett ars stationdr drift relativt HSE's tillsynskriterie framgéar av figur 23.
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Figur 23 Riskkonturerna relativt HSE's dimensioneringskriterie for nya byggnader. Konturerna géller for ett
drs stationdr drift. Riskkonturerna forett drs stationdr drift har dividerats med 107 ar”'. Observera

att vdrdena endast gdller for tempordra byggnader som klarar overtrycket 0,1 bar. Pilen visar
geografisk nord.

Genom att utgd fran den relativa risken i figur 23 och den férhojda frekvensen for lickage
under revisionsperioden sa gér det att fa en bild av den relativa risken for varje vecka under
revisionen. En byggnadsplacering vid processomradets utkant motsvarar vid stationdr drift en
forhojd risk med ungefdr en faktor tio vid stationér drift. Det &r platser dér det vid revisionen
2007 fanns temporéra byggnader. Den forhéjda frekvensen for lickage under revisionen
framgar av figur 24.
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Figur 24  Den forhdjda frekvensen for ldckage under revisionsperioden i forhallande till stationdr drift.
Genomgangen av MARS-databasen i bilaga 5 har gett en faktor 15 férhojd frekvens men andra
kdllor har kommit fram till en faktor 5 respektive 10. Genomgdngen har inte pavisat ndagon forhojd
risk i samband med nedslickning men det dr en osdkert om sd verkligen dr fallet. Andra studier har
pavisat olyckor i samband med stopp av processanldggningar men inte angett ndgon faktor, ddirav
de streckade linjerna vid nedslickning.

Baserat pa en byggnadsplacering vid processomradet och en faktor 10 samt den férhdjda
frekvensen angiven i figur 25 erhalls en risk i1 forhallande till HSE's tillsynskriterie enligt
figur 25. HSE's kriterie har antagits vara likformigt fordelat pa aret.

Risk relativt
HSE" kriterie
N
150 15 ggr hogre risk for lackage
(MARS-databasen)
100 10 ggr hégre risk for lackage
(CSB, 2007)
L ,,,,,,,,,, 5 ggr hogre risk for lackage
(CSB, 2007)
?
10 Revision
4 Veckor 1V PV 4 Veckor L Tid
- <> - >a

Figur 25  Risken for en byggnad placerad vid processomrddets utkant under revisionen relativt brittiska
myndigheten Health and Safety Executive’s tillsynskriterie vid nybyggnation.

Risken att tillbringa en vecka i en temporér byggnad i nérheten av processomradet i samband
med start dr en faktor 50 till 150 génger storre jaimfort med en byggnad som uppfyller HSE's
kriterie 10™ ar". Vilken risk som foreligger i samband med nedslickning ér osékert.
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Motsvarande risk for det omrade dir koncentrationen av temporira byggnader var storst vid
revisionen 2007 (i figur 23 mérkt med en ruta och artalet 2007) framgar av figur 26. Risken
vid ett ars drift har fran figur 23 tolkats vara tre ganger hogre 4n HSE's tillsynskriterie.

Risk relativt
HSE" kriterie
AN
45 | 15 ggr hogre risk for lackage
(MARS-databasen)
30 | 10 ggr hogre risk for lackage
(CSB, 2007)
157— ,,,,,,,,,, 5 ggr hogre risk for lackage
CSB, 2007
? ( )
3 Revision
4 Veckor 1V L1V 4 Veckor L Tid
- - R e ——

Figur 26  Risken vid det omrdde ddr koncentrationen av tempordra byggnader var stérst vid revisionen 2007
(markerat med en grd ruta i figur 23) relativt brittiska myndigheten Health and Safety Executive’s
tillsynskriterie vid nybyggnation.

Risken att tillbringa en vecka i en temporir byggnad i samband med start &r en faktor 3 till 45
ganger storre jamfort med en byggnad som uppfyller HSE's kriterier 107 ar™" (i detta fall for
overtrycket 0,1 bar). Vilken risk som foreligger i samband med nedsldckning &r osdkert.

Riskhdjningen i samband med start i figur 25 och 26 ska inte tolkas kategoriskt. Om problem
uppstér kan starten av en anldggning vara ett utdraget forlopp som tar langre tid 4n en vecka.
Vid kartlaggningen av intrdffade hindelser har ocksa en hindelse som intréffade tio dagar
efter uppstart rdknats som en olycka i samband med start. Av datamaterialet dr det svart att
dra en absolut gréins for vid vilken tidpunkt som start Overgér till stationér drift. Bristfdlliga
atgirder vid revision kan orsaka olyckor nér stationér drift har erhallits. Det finns anledning
att ha den inom tillforlitligheten berdémda ”badkarskurvan™ i dtanke nir risken i samband med
revision vérderas. Figurerna ska inte heller tolkas som att den tolerabla risken &verskrids.
HSE's kriterie baseras pa ett &rsmedelvarde som tilldter en variation under dret. Att relatera
risken till ett arligt kriterie som fordelats likformigt 6ver aret ger en mycket bra bild av den
forhojda risken vid revision. Grinsen for vad som kan tolereras dr en svar avvigning dir en
balanserad riskbild mellan olika drifttillstand &r malet.
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