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DESAIN SAFETY INTEGRATED FUNCTION PADA
HEAT EXCHANGER NETWORK BERDASARKAN
MAKSIMUM PRESSURE DROP KARENA FOULING

Nama : Lintang Gumebyar
NRP 1 02311745000036
Departemen : Teknik Fisika FTI-ITS
Dosen Pembimbing  : Ir. Jerri Susatio, M.T.
Abstrak

Saat ini penukar panas shell and tube adalah jenis penukar
panas yang paling umum digunakan di kilang minyak dan pabrik
kimia besar lainnya, karena bisa digunakan dalam tekanan tinggi.
Banyak proses di industri telah menerapkan upaya untuk
meminimalkan konsumsi energi dengan memaksimalkan rekoveri
panas melalui Heat Exchanger Network (HEN). Heat Exchanger
Network (HEN) merupakan bagian penting dari struktur pabrik
yang biasanya terdiri dari beberapa heat exchanger yang dirangkai
series dan paralel, Heat Exchanger merupakan suatu peralatan
mekanik yang digunakan dalam proses perpindahan panas untuk
mentransfer energi dari fluida panas ke fluida dingin, ataupun
sebaliknya. Kebocoran merupakan salah satu potensi bahaya pada
heat exchanger,selain kebocoran ada juga beberapa potensi bahaya
diantaranya meledak, tekanan yang berlebihan, kebocoran, jumlah
air tidak terkontrol, dan kegagalan dari instrumen.Untuk mencegah
kebocoran yang disebabkan oleh fouling maka diperlukan Analisis
Safety Integrity Level (SIL) dengan Metode Layer of Protection
Analysis (LOPA) dan prediksi dari sistem proteksi heat exchanger
tersebut.dari data yang ada dan dilakukan analisa perhitungan
didapatkan hasil SIL yang rata-rata NO SIL dan dapat disimpulkan
bahwa pada SIL TARGET yang ditentukan tidak ada penambahan
equipment SIF.

Kata Kunci: Heat Exchanger Network,Fouling, SIF,SIL
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SAFETY INTEGRATED FUNCTION DESIGN ON HEAT
EXCHANGER NETWORK BASED ON MAXIMUM
PRESSURE DROP BECAUSE FOULING

Name : Lintang Gumebyar
NRP 1 02311745000036
Department : Teknik Fisika FTI-ITS
Supervisors > Ir. Jerri Susatio, M.T.
Abstract

Currently the shell and tube heat exchanger is the most
common type of heat exchanger used in oil refineries and other
large chemical plants, because it can be used in high pressure.
Many processes in the industry have implemented efforts to
minimize energy consumption by maximizing heat recovery
through the Heat Exchanger Network (HEN). The Heat Exchanger
Network (HEN) is an important part of the factory structure which
usually consists of several heat exchangers which are arranged in
series and parallel, Heat Exchanger is a mechanical equipment
used in the heat transfer process to transfer energy from hot fluid
to cold fluid, or vice versa. Leakage is one of the potential hazards
in a heat exchanger, besides leakage there are also several
potential hazards including explosions, excessive pressure,
leakage, uncontrolled amount of water, and failure of instruments.
In addition to intrinsic dangers, human resource factors also
influence the operation of heat exchangers. To prevent leaks
caused by fouling, Safety Integrity Level (SIL) analysis is required
with the Layer of Protection Analysis (LOPA) Method and
predictions of the heat exchanger protection system. available data
and analysis of calculations obtained SIL results that had NO
average and it can be concluded that in the determined TARGET
SIL there was no addition of SIF equipment.

Keyword: Heat Exchanger Network,Fouling, SIF,SIL
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BAB |
PENDAHULUAN

1.1 Latar Belakang

Saat ini heat exchanger tipe shell and tube adalah jenis penukar
panas yang paling umum digunakan di kilang minyak dan pabrik
kimia besar lainnya, karena bisa digunakan dalam tekanan tinggi.
Banyak proses di industri telah menerapkan upaya untuk
meminimalkan konsumsi energi dengan memaksimalkan rekoveri
panas melalui Heat Exchanger Network (HEN).Heat Exchanger
Network (HEN) merupakan bagian penting dari struktur pabrik
yang biasanya terdiri dari beberapa heat exchanger yang dirangkai
series dan paralel,Heat Exchanger merupakan suatu peralatan
mekanik yang digunakan dalam proses perpindahan panas untuk
mentransfer energi dari fluida panas ke fluida dingin, ataupun
sebaliknya.Efisiensi heat exchanger bergantung pada desain dan
kondisi operasi heat exchanger.Fouling menyebabkan penurunan
efisiensi pada heat exchanger,dan keberadaan fouling tidak dapat
dihindari,sehingga mitigasi fouling sangat diperlukan. Selain dapat
menyebabkan  penurunan  efisiensi,fouling  juga  dapat
menyebabkan adanya kebocoran (leakage) pada body and tube
heat exchanger!,

Kebocoran merupakan salah satu potensi bahaya pada heat
exchanger,selain kebocoran ada juga beberapa potensi bahaya
diantaranya meledak,tekanan yang berlebihan,kebocoran,jumlah
air tidak terkontrol,dan kegagalan dari instrumen. Selain bahaya
intrinsik, faktor sumber daya manusia juga berpengaruh terhadap
pengoperasian heat exchanger.Untuk mencegah kebocoran yang
disebabkan oleh fouling maka diperlukan Analisis Safety Integrity
Level (SIL) dengan Metode Layer of Protection Analysis (LOPA)
dan prediksi dari sistem proteksi heat exchanger tersebut. Sistem
proteksi merupakan sistem yang menjaga proses supaya tetap aman
ketika keadaan yang berbahaya dan tidak diinginkan terdeteksi.
Sistem proteksi biasanya disebut sebagai Safety Instrumented
System (SIS) yang terdiri dari beberapa instrumen yang bekerja
dalam satu sistem yang disebut sebagai Safety Instrumented



Function (SIF).SIS bukan merupakan sistem pengendalian umum
yang menjamin bagaimana proses dapat berjalan sebagaimana
yang diinginkan dan menghasilkan produk menurut desain process
engineer (sesuai set point),tetapi menjamin keselamatan
sebagaimana didesain oleh process safety engineer [,

Hal yang paling penting dalam mendesain sebuah sistem Safety
Instrumented Function (SIF) adalah analisa dari resiko yang
ditimbulkan oleh Equipment Under Control (EUC) dan sistem
pengendalian pada plant itu sendiri.Kegiatan ini meliputi
identifikasi hazard,analisa hazard dan risk assessment. Desain
sistem proteksi dilakukan berdasarkan Hazard and Operability
Study (HAZOP).Pada Metode Layer of Protection Analysis
(LOPA) terdiri dari beberapa aspek diantara Initiation Likelihood,
General Process Design,BPCS,Alarms dan respon dari operator,
Additional Mitigation Restricted Access,Additional Mitigations
Dike (Bunds) pressure relief. Untuk mendapatkan nilai Probability
of Failure on Demand (PFD) initiation likelihood dari heat
exchanger pada plant heat exchanger network Petronas Penapisan
Malaysia diperlukan nilai failure rate.Nilai failure rate dapat
didekati dari sisi thermal dan hidrolik,yaitu Coefficient Heat
Transfer (U) dan Pressure Drop (AP). Prediksi nilai U dan AP
dapat didekati melalui prediksi fouling ressistance (Rf). Dari nilai
Fouling Ressistance (Rf).SIL sendiri berhubungan dengan
Probability of Failure on Demand (PFD) dari suatu SIF. Semakin
tinggi nilai SIL,maka PFD dari SIS semakin kecil,sehingga perlu
dilakukan analisa perhitungan SIL dengan metode Lopa untuk
dapat Menentukan desain sif terhadap laju kegagalan dari heat
exchanger akibat fouling yang dilakukan pada plant heat exchanger
network Petronas Penapisan Malaysiafl.

1.2 Rumusan Masalah
Berdasarkan latar belakang diatas, rumusan masalah dari
penulisan tugas akhir ini adalah:
e Bagaimana menentukan SIL target pada heat exchanger
network berdasarkan laju kegagalan karena fouling?



1.3 Tujuan
Berdasarkan pemaparan latar belakang dan permasalahan
maka tujuan dari penelitian tugas akhir ini adalah sebagai berikut:
e Menentukan SIL target pada heat exchanger network
berdasarkan laju kegagalan karena fouling.

1.4 Lingkup Kerja

Adapun lingkup kerja pada tugas akhir ini adalah melakukan
permodelan fouling pada heat exchanger menggunakan data.
Kemudian melakukan analisa SIF dengan melihat hubungan antar
fouling ressistance dengan pressure drop lalu melakukan
perhitungan SIL.
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BAB Il
TINJAUAN PUSTAKA

2.1 Shell and Tube Heat Exchanger

Heat exchanger adalah alat yang digunakan untuk
memindahkan panas dari sistem ke sistem lain tanpa perpindahan
massa yang bisa berfungsi sebagai pemanas maupun pendingin
yang ditunjukkan pada gambar 2.1

Gambar 2.1 Gambar heat exchanger tipe shell dan tube. !

Perpindahan panas ini sebagai perbandingan antara
perpindahan panas yang diharapkan (nyata) dengan perpindahan
panas maksimum yang mungkin terjadi dalam heat exchanger
tersebut. Perpindahan panas maksimum mungkin terjadi bila salah
satu fluida mengalami perbedaan suhu sebesar beda suhu
maksimum yang terdapat dalam heat exchanger tersebut, yaitu
selisih antara suhu masuk fluida panas dan fluida dingin. Fluida
yang mungkin mengalami perbedaan suhu maksimum ini adalah
fluida yang mempunyai nilai kapasitas panas minimum [“1,

Inlet Saftles

Gambar 2.2 Struktur heat exchanger tipe shell dan tube ©®!
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Heat exchanger umumnya digolongkan berdasarkan arah
aliran fluidanya. Heat exchanger paling sederhana adalah untuk
mengalirkan fluida panas dan dingin yang bergerak di arah yang
sama atau berlawanan dan keluar dari heat exchanger dari tempat
yang sama. Heat exchanger paling sederhana adalah dengan
konfigurasi beberapa jumlah perlintasan shell dan tube. Baffle
digunakan untuk meningkatkan koefisien konveksi fluida sisi shell
dengan manginduksi turbulensi dan sebuah kecepatan aliran
menyeberang tube. Dalam pengapilkasiannya baffle akan
mengurangi vibrasi pada tube akibat aliran induksi fluida yang
menyeberang.

Klasifikasi penting heat exchanger digunakan untuk
mencapai area permukaan heat transfer per unit volume yang luas
(>400 m? m3 untuk cairan dan >700 m?% m?® untuk gas).
Pengkarakterisasian heat exchanger termasuk berapa jumlah
finned atau plate pada tube, paling tidak memerlukan data berupa
jenis fluida (cair atau gas) dan berapa koefisien konveksinya B,

2.2 Heat Exchanger Network

Data diambil dan diolah menggunakan Ms. Office Excel untuk
kemudian didapatkan nilai resistansi fouling dari sebelas Heat
Exchanger yang dirangkai membentuk Heat Exchanger Networks
(HEN). Heat Exchanger Networks (HEN) pada Crude Destillation
Unit (CDU) dapat dilihat pada gambar 2.3 dan juga pada lampiran

Oisel

xxxxxxx

E6

157

11111

121° 13°C
sur |
" ps
\‘ E4 H (o
a0

Gambar 2.3 Heat exchanger networks [6]
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2.3 Fouling
Menurut Bott fouling pada heat exchanger merupakan
akumulasi lapisan pada permukaan shell dan tube heat exchanger.
Keberadaan lapisan ini menyebabkan perubahan resistansi pada
heat exchanger sehingga mengurangi efisiensinya. Foulant terjadi
akibat kombinasi temperatur dan kecepatan fluida pada kondisi
operasi.Foulant bisa berbentuk kristal, materi biologis, atau korosi.
Pada operasi normal heat exchanger permukaan akan terkena
fouling oleh impuriti fluida, formasi abu, atau reaksi lain antara
fluida dengan material dinding. Lapisan film pada permukaan dapat
meningkatkan resistansi pada heat transfer antar fluida. Nilai
fouling faktor tergantung pada temperatur operasi, kecepatan fluida
dan lama penggunaan heat exchanger 1.

T
HOT | {&] cowo
FLUID | / % | FLUID
| =
E Tx e - =2 l
5 I N7 = b
|
S | L;_J ; (' 4
- | < §7 g |
a | = g
= | @ = 7/ |
@ | @ . 43
G | w Ts |
< 77 N
: = AN
| % 7 X:;(l | Te
| =3 AN |
Distance

Gambar 2.4 Distribusi temperatur yang melintasi fouling pada
permukaan heat exchanger. ©!

T1 merupakan temperatur bulk fluida panas pada bagian Shell
dan Teadalah bulk fluida dingin pada bagian tube . Sub layer adalah
laminar akibat gesekan fluida dengan fouling. Umumnya
kondiktivitas foulant adalah rendah tidak seperti besi yang relatif
tinggi. Dengan konduktivitas foulant rendah mengakibatkan energi

panas fluida T1 ke fluida Te melalui dinding tube menjadi terhambat.
71



Resistensi fouling dapat dihitung menggunakan :

1 1
R =0
(2.1)
Dengan : U, = koefisien heat transfer pada kondisi aktual
(W/ m? K)
U. = koefisien heat transfer pada kondisi bersih
(W/ m? K)

Sedangkan resistansi aktual pada HE tipe segmental adalah

1 _ AFATyy
Ua Q
(2.2)

Dengan: A = luas heat transfer (m?)

F = faktor koreksi HE tipe segmental

A Tim = perbedaan temperatur rata-rata (°C)

Q = laju heat transfer (W)
Luas heat transfer mempunyai persamaan
A=—>=1_ (2.3)

~ UpF LMTD

Dengan : Up = koefisien heat transfer keseluruhan (W/ m? K)
LMTD = Log Mean Temperature Difference

LMTD = (To out =To in)=(Tiout=Tiin) (24)

ln(To out—To in)
Tiout ~Tiin

Dengan : Toin = Temperature inlet shell (°C)
Toout = Temperature outlet shell (°C)
Tiin= Temperature inlet tube (°C)
Tiou= Temperature inlet tube (°C)



Faktor koreksi mempunyai persamaan

J@RZ+1) ln[((ll__:;)]
2—S[R+1—_|R2+1)]
2-S[R+1+ /R2+1)]

R = (To in—To out) (26)

(Tiout— Tiin)

F= (2.5)

(R—-1)1n

S — (Tiout —Tiin) (27)

(Toin—Tiin)

Faktor koreksi untuk 1 shell, 2 tube heat exchanger tipe
segmental dapat ditentukan dengan chart pada gambar 2.5

HRERAN NN g -
BRI

. FRLTRRVANARGRE
A AT

[ (.3} o [ as (1] ar a8 os Rt

—

Gambar 2.5 Faktor koreksi untuk 1 shell, 2 tube ["]

Perbedaan temperature rata-rata dapat ditentukan dengan

_ (To in=Tiout)=(To out—Tiin)
ATlm - In (To in=Tiout) (28)
(To out— Tiin)

Sedangkan Q pada HE mempunyai persamaan
Q = mcAT (2.9)

Dengan : m = mass flow rate (kg/h)
¢ = spesifik panas fluida (J/ kg °C)
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AT = perbedaan temperatur input fluida antara shell dan
tube (°C)

Suatu metode pendekatan perhitungan untuk variasi spesifik
koefisien heat transfer untuk aliran counterflow dibuat oleh
Colburn. Maka didapatkan persamaan untuk resistansi bersih pada
HE tipe segmental dari persamaan Colburn ini adalah

do
1 _ _4 + do(Rf'i)o + do'ln(di>

Ue  dihig di 2ky,

+(Rpo), + ﬁ (2.10)

Dengan : d, = diameter output tube (m?)
d; = diameter input tube (m?)
(R+,1)o = resistansi fouling bagian input tube pada kondisi
awal (m2.°C/ W)
(R+, 0)o = resistansi fouling bagian input shell pada kondisi
awal (m2.°C/ W)
kw = konduktivitas termal dinding (W/m °k)
ho = koefisien heat transfer shell pada HE segmental (W/
m? K)
h; = koefisien heat transfer tube pada HE segmental (W/
m? K)

Suatu metode dibuat oleh Bell Delaware mengasumsikan
bahwa flow rate dan temperature inlet dan outlet fluida sisi shell
adalah spesifik dan densitas, viskositas, konduktivitas termal, dan
panas spesifik fluida sisi shell diketahui.

Berdasarkan metode Bell-Delaware, h; pada HE segmental
mempunyai persamaan

0.14
0.023 ReP'SPrto"*(::—S) k

h; = — (2.11)

Dengan : Re; = bilangan Reynold pada tube
Pr: = bilangan Prandtl pada tube
s = viskositas pada bulk mean temperatur fluida sisi
tube(kg/m.s)
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U = Viskositas pada temperature dinding tube fluida
sisi tube (kg/m.s)
k = shear stress (kg/ m?)
Persamaan untuk bilangan Reynold pada tube

GeID¢

Re; =
t He

(2.12)

Dengan : ID; = diameter dalam tube (m?)
G: = kecepatan aliran massa pada tube (kg/m; h)
Mt = viskositas crude oil (kg/ m h)

Persamaan untuk bilangan Prandtl pada tube

Pr, = %‘*t (2.13)

Dengan : cp: = panas spesifik crude oil (W h/Kg K)
k:= konduktivitas termal crude (W/ m K)
Sedangkan ho pada HE segmental mempunyai persamaan

ho = hiaJcJiJpJs]r (2.14)

0.14
Ji Cp,s Gs(“_‘:/)
hia = — R — (2.15)

Dengan : hig = koefisien transfer panas tube desain (W/ m? K)

Jc = faktor koreksi untuk baffle cut dan spacing

Ji = faktor koreksi untuk efek kebocoran baffle

Jp = faktor koreksi untuk bundle aliran bypass

Js = faktor koreksi untuk baffle spacing variabel pada
inlet dan outlet

Jr = faktor koreksi untuk kerugian penumpukan gradien
temperature pada aliran laminar

Ji = faktor j ideal Coulburn untuk shell

Cyp.s= kapasitas panas (J/Kg °C)

Gs = kecepatan massa pada shell (Kg/ m? h)

Us = viskositas pada bulk mean temperatur fluida sisi
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shell(kg/m.s)
uw = Viskositas pada temperature dinding tube fluida sisi
shell (kg/m.s)
Pr =bilangan prandtl pada shell

Bilangan Prandtl pada shell dapat ditentukan dengan persamaan

pr = Pk (2.16)

Dengan : cps = panas spesifik product (W h/Kg K)
Ms = viskositas product (kg/ m h)
ks = konduktivitas termal product (W/ m K)

Kecepatan massa pada shell dapat ditentukan dengan

Gy =2 (2.17)

Qs

Dengan : Ws= Laju aliran massa pada shell (kg/ h)
as = Luas daerah aliran pada shell (m?)

Terdapat suatu persamaan korelasi laju fouling linear sebagai
prediksi fouling dan temperatur film threshold dan kecepatan fluida
dari Ebert dan Panchal [1995]:

dR
"~ aRe” exp(-E/RT, )-yr,
dt (2.18)

Dengan : a, B, E dan » = konstanta yang ditentukan dari data

eksperimen.
Tr = Rata rata temperatur film

Model Ebert dan Panchal mengabaikan pengaruh
konduktivitas termal minyak mentah dan panas spesifik dan hanya
bergantung pada pengaruh densitas dan viskositas melalui nomor
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Reynold. Maka Ebert dan Panchal mengubah modelnya dengan
keikutsertaan nomor Prandtl

dr
— " —aRe ™ Pro¥exp(-E/RT, )-yr,
dt (2.19)

Nilai B diasumsikan -0.66 dan temperature film T:ditentukan oleh

T, =T,+055(T, -T,) (2.20)

Dalam model ini temperatur menyajikan kontribusi fouling
oleh reaksi kimia yakni penggunaan temperature film atau
temperature permukaan tergantung pada peraihan reaksi kimia.
Maka dari itu temperature permukaan digunakan jika reaksi kimia
diraih pada permukaan heat transfer, sementara temperature
permukaan digunakan jika reaksi kimia diraih dalam layer batas
termal. Maka Polley [2002] mengamati :

e Untuk aliran turbulen melalui tube sirkular, nomor

Reynold lebih mendekati -0.8 daripada -0.66

e Penggunaan temperature dinding dalam istilah Arrhenius

lebih mendekati daripada temperature film

e Mekanisme removal adalah oleh transfer massa sebelum

pembentukan deposit, yang menggunakan nomor Reynold
0.2.

Berdasarkan pengamatan Polley membuat perubahan

sederhana dari Ebert dan Panchal :

dR
L = aRe™” Pro®exp(- E/RT,)-yRe®
dt (2.21)

Kemudian Nasr dan Givi memberikan pengaruh model
fouling threshold yang tergantung pada nomor Prandtl

dR
— ' —gRe”exp(- E/RT, )7 Re®
dt (2.22)
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Model Nasr dan Givi menjadi lebih empiris dari model awal
karena nilai 3 adalah -1.547.

2.4 Penurunan Tekanan Akibat Fouling

Dalam kondisi permukaan perpindahan panas yang besih, luas
penampang untuk aliran adalah maksimum.Karena tidak ada
endapan yang mengendap pada tube.Namunketika adanya
pengotoran tubuh dalam tube selama operasi,dapat mengurangi
luas penampang tube dan menyebabkan pressure drop di sisi tube
meningkat. Ketebalan foulant dapat dihitung degan menggunakan
persamaan tahanan thermal foulant seperti yang ditujukan pada [,

dcln<g—;>

Rf = 2% (2.23)
Atau
2k¢R
dr = deexp (%) (2.24)
dimana,

d. = diameter dalam tube kondisi bersih
d¢ = diameter dalam tube kondisi kotor
k¢ = thermal conductivity

Rf = fouling resistance

Penurunan tekanan dalam tube untuk aliran fase tunggal dapat
dihitung dengan :

AP = 4f (dif)’"‘Tm (2.25)

dimana,
f = fanning friction factor
L = panjang tube
U,, = mean velocity
AP = pressure drop
p =desity fluida
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Perlu di catat bahwa pressure drop meningkat karena beberapa
hal : (i) pengurangan diameter dalam tube dan (ii) peningkatan

kecepatan aliran karena penurunan luas penampang untuk aliran.
Mean velocity (U_m) dihitung sebagai berikut :

nd?  p?u?m?d? 2 m
m= pumT=T—>um0<F (226)

Mempertimbangkan persamaan(2.25):
AP o f (3)u,
Menggunakan persamaan (2.25) dan (2.26):
m2
AP  f (d—) (2.27)

Dan pressure drop dibawah kondisi kotor dan bersih dapat
dikaitkan sebagai berikut :

5
APy &
2o (s
2.5 Reability

Reliability atau keandalan merupakan kemungkinan dari suatu
komponen atau sistem untuk dapat beroperasi atau melaksanakan
fungsinya [Ebeling]. Fungsi tersebut telah ditetapkan pada kondisi
pengoperasian tertentu dan dalam lingkungan tertentu untuk
periode waktu yang telah ditentukan pula. Jadi, keandalan adalah
kemungkinan untuk tidak mengalami kegagalan atau dapat
melaksanakan fungsinya selama periode waktu (t) atau lebih.
Keandalan komponen, subsistem atau sistem produksi merupakan
salah satu aspek yang dapat mempengaruhi kesuksesan proses
produksi. Evaluasi keandalan dapat membantu dalam
memperkirakan peluang sebuah sistem atau komponen untuk dapat
melaksanakan fungsinya dalam jangka waktu tertentu dan dalam
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kondisi tertentu pula. Sistem atau komponen masih dapat
beroperasi walaupun tidak dapat memenuhi fungsinya secara
maksimal. Evaluasi keandalan ada beberapa yang harus
diperhatikan, antara lain sebagai berikut.
a. Kegagalan dari komponen maupun sistem harus
jelas dan dapat diobservasi.
b. Waktu kegagalan dapat diidentifikasi.
c. Pada saat kondisi normal, performansinya dapat
diobservasi dengan jelas.
Nilai fungsi reliability merupakan nilai probabilitas, maka nilai
fungsi reliability (R) bernilai 0 < R > [10]. Fungsi reliability
dinotasikan sebagai R(t) dari sistem jika dipakai selama t satuan
waktu. Probabilitas sistem dapat berfungsi dengan baik selama
pemakaian [0,t]. Parameter yang akan diukur di dalam pengolahan
data vyaitu laju kegagalan komponen. Parameter tersebut
merupakan variable random yang dapat didefinisikan secara
kontinyu. Perhitungan nilai keandalan secara umum, menggunakan
persamaan berikut ini. !

R =1-F(t) = [° f(t)dt (2.29)

a. Distribusi normal
R(t)=1—d (%“) (2.30)

b. Distribusi Iognormal
R(t)=1- fo C\/Z_TL' exp[ ln(t “) ]dt (2.31)

c. Distribusi weibull
e Dua parameter

R(t) = exp [— (“TV)B ] (2.32)
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e Tiga parameter

—to\P
R(t) = exp [— (t nt") ] (2.33)
d. Distribusi Eksponensial

R(t) = e~ (2.34)

2.6 Safety Integrity Level

SIL adalah level keamanan dari Safety Instrumented System
(SIS).SIL diartikan sebagai SIL 1, 2, 3, dan 4.Semakin tinggi
tingkatan SIL,maka keamanan dari SIS lebih baik.Kinerja SIS yang
lebih baik dicapai dengan ketersediaan keamanan yang lebih
tinggill.

Safety Integrity Level (SIL) didefinisikan sebagai kategori
tingkat keamanan dari suatu konfigurasi sistem instrumentasi yang
disebut Safety Instrumented System (SIS).SIS akan bekerja ketika
ada indikasi bahaya dari suatu jalannya proses seperti over
pressure,over flow dan bahaya lainnya.Dalam istilah sederhana,
SIL adalah pengukuran kinerja yang diperlukan untuk keselamatan
fungsi instrumentasi (SIF).SIF berfungsi untuk melindungi
terhadap bahaya,melakukan fungsi keselamatan dan SIF bersifat
independen dibanding proteksi atau sistem mitigasi lainnya.

Setiap SIF mempunyai arsitektur yang berbeda, terdapat enam
macam arsitektur SIF yaitu:
1. 1lool artinya one out of one,terdapat 1 keluaran dari 1 SIF.Atau
dapat diartikan memiliki satu sensor dan satu aktuator.
Avrsitektur dari 1001 ditampilkan pada Gambar 2.5

,J -

Gambar 2.6 Final element 1001 [
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2. 1oo2 artinya one out of two,terdapat 1 keluaran dari 2 SIF.Atau
dapat diartikan memiliki satu sensor dan dua aktuator.
Avrsitektur dari 1002 ditampilkan pada Gambar 2.6

AlS AlB

Gambar 2.7 Final element 1002 ["]
3. 1003 artinya one out of three,terdapat 1 keluaran dari 3 SIF.
Atau dapat diartikan memiliki satu sensor dan tiga aktuator.
Avrsitektur dari 1003 ditampilkan pada Gambar 2.7

Ard Lo e

el
Gambar 2.8 Final element 1003. [
4. 2002 artinya two out of two,terdapat 2 keluaran dari 2 SIF.

Atau dapat diartikan memiliki dua sensor dan dua
aktuator. Arsitektur dari 2002 ditampilkan pada Gambar 2.8
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Gambar 2.9 Final element 2002 [

5. 2003 artinya two out of three, terdapat 2 keluaran dari 3 SIF.
6. 2004 artinya two out of four, terdapat 2 keluaran dari 4 SIF.

Tabel 2.1 Probability Density Function(PDF) dari SIL I

DEMAND MODE OF OPERATION
sa:z:)‘;llr(ltselﬁ)”ty probabiIiI:rg,fefta?lvuerreag: demand Target risk reduction
4 =105 to <1074 >10,000 to 100,000
3 >10-4 to <10-3 >1000 to <10,000
2 >10-3 to <10-2 >100 to <1000
1 =102 to <1071 >10 to =100

Penentuan nilai SIL sangat penting dalam tahapan pembuatan life
cycle SIL.Metode dalam perhitungan SIL menggunakan metode
kuantitatif dengan menggunakan persamaan:

PFDgys = PFDg + PFD; + PFDy, (2.34)
Dimana :

PFDgys : PFD rata-rata dari fungsi pengamanan

PFD, : PFD dari sensor subsystem

PFD, : PFD dari logic subsytem

PFDy,

: PFD dari final element subsystem
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Untuk single-channel (1ool) rumus yang digunakan untuk
menghitung PFD adalah :

Adu x Ty

PFD1001 = T (235)
Dimana :
PFD;,,1 = Probability Failure on Demand Average
Aqu = Laju kegagalan (failure rate)
T, = Interval time / test function (hour). I

Safety integrity level (SIL) ditentukan dengan menghitung
probabilitas suatu kegagalan akan terjadi dengan
menggunakan persamaan:

A=1/MTTF (2.36)
Dimana :
A = failure rate (laju kegagalan)
MTTF = Mean Time To Failure

Langkah terakhir adalah mencocokkan nilai PFD average
dengan kriteria SIL pada tabel 1. Dari PFD selanjutnya dapat
diketahui nilai risk reduction factor (RRF). Risk reduction
factor merupakan tingkat penurunan risiko suatu equipment
mengalami kegagalan. RRF dapat dihitung menggunakan
persamaan sebagai berikut:

RRF = — (2.37)
PFD

2.7 Layer of Protection Analysis (LOPA)

Layer of Protection Analysis (LOPA) merupakan metode
semi-kuantitatif yang menggunakan tingkatan kategori sebagai
pendekatan parameter untuk menganalisis dan menilai risiko
(CCPS, 2001).Pendekatan dilakukan dengan mengevaluasi
skenario yang diperolen  dan  diidentifikasi  potensi
bahaya.Frekuensi dari konsekuensi yang tidak diinginkan dapat
diketahui dengan mengalikan Probability of Failure on Demand
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(PFD) lapisan pelindung dengan frekuensi kejadian awal.Lapisan
pelindung pada LOPA berupa general process design, basic
process control system (BPCS),alarm and human intervention,
emergency shutdown system (ESD),dan active and passive
protection.Dengan membandingkan frekuensi dari konsekuensi
yang tidak diinginkan dengan frekuensi risiko yang dapat
ditoleransi maka pengurangan risiko dan nilai SIL dapat ditentukan
71
Tujuan utama dari metode LOPA adalah memastikan bahwa
telah ada lapisan perlindungan yang sesuai untuk mengurangi
skenario kecelakaan dan menghitung tingkat keamanan dari
lapisan tersebut.Skenario bahaya mungkin saja membutuhkan satu
atau lebih lapisan pelindung tergantung pada kompleksitas proses
industri dan tingkat keparahan dari bahaya tersebut. Bentuk dari
LOPA mirip dengan struktur bawang, yang ditampilkan pada
Gambar 2.9 berikut ini.

COMMUNITY EMERGENCY RESPONSE

POST-RELEASE PHYSICAL
PROTECTION (DIKES)

PHYSICAL PROTECTION (RELIEF DEVICES)

AT
AFETY INSTRUMENTED FUNCTION (SIF)

Gambar 2.10 LOPA (Layer of protection area) ["],

Sistem proteksi pada LOPA terdiri dari beberapa lapisan
pelindung diantaranya:
Basic Process Control System
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Critical Alarms and Human Intervention Safety
Instrumented System (SIF)

Physical  Protection  (Relief  Devices)
Postrelease Physical Protection

Plant Emergency Response

Community Emergency Response

Independent Protection Layer (IPL) adalah sebuah
alat,sistem,atau tindakan yang dapat mencegah skenario berproses
menjadi consequence yang tidak diinginkan dari initiating
events.Pembedaan antara IPL dan safeguard adalah
penting.Safeguard adalah alat,sistem atau tindakan yang akan
menghentikan rantai kejadian setelah initiating events.Efektivitas
IPL dihitung dengan istilah probability failure on demand (PFD)
yang merupakan kemungkinan suatu sistem akan gagal
melaksanakan fungsinya yang spesifik.PFD adalah angka tanpa
dimensi antara 0 dan 1.Karakteristik lapisan perlindungan dan
bagaimana seharusnya dikelompokkan sebagai IPL dalam metode
LOPA dibahas pada penjelasan di bawah ini: ']

e Process Design

Pada banyak perusahan,diasumsikan bahwa beberapa
skenario tidak dapat terjadi karena desain yang inherently safer
pada peralatan dan proses.Pada perusahaan lainnya,beberapa fitur
pada desain proses yang inherently safer dianggap nonzero PFD
masih terjadi,artinya masih mungkin mengalami kegagalan
industri.Desain proses harus dianggap sebagai IPL,atau ditetapkan
sebagai metode untuk mengeliminasi skenario,tergantung pada
metode yang digunakan oleh industri.

e Basic Process Control System (BPCS)

BPCS meliputi kendali manual normal,adalah level
perlindungan pertama selama operasi normal.BPCS didesain untuk
menjaga proses berada pada area aman.Operasi normal dari BPCS
control loop dapat dimasukkan sebagai IPL jika sesuai
kriteria.Ketika memutuskan menggunakan BPCS sebagai
IPL,analis harus mengevaluasi efektivitas akses kendali dan sistem
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keamanan ketika kesalahan manusia dapat menurunkan
kemampuan BPCS.

e Critical Alarms and Human Intervention

Sistem ini merupakan level perlindungan kedua selama
operasi normal dan harus diaktifkan olen BPCS.Tindakan
operator,diawali dengan alarm atau observasi,dapat dimasukkan
sebagai IPL ketika berbagai kriteria telah dapat memastikan
kefektifan tindakan.

e Safety Instrumented Function (SIF)

SIF adalah kombinasi sensor,logic solver dan final element
dengan tingkat integritas keselamatan spesifik yang mendeteksi
keadaan diluar batas dan membawa proses berada pada fungsi yang
aman.SIF  merupakan fungsi independent dari BPCS.SIF
normalnya ditetapkan sebagai IPL dan desain dari suatu
sistem,tingkat pengurangan,dan jumlah dan tipe pengujian akan
menentukan PFD dari SIF yang diterima LOPA.

e Physical Protection (Relief Valves, Rupture Disc, etc)

Alat ini,ketika ukuran,desain,dan perawatannya sesuai,adalah
IPL yang dapat menyediakan perlindungan tingkat tinggi untuk
mencegah tekanan berlebih. Keefektifan alat ini dapat rusak akibat
kotor dan korosi, jika block valves dipasang di bawah relief valve,
atau jika aktivitas inspeksi dan perawatan sangat memprihatinkan.

o Post Release Protection (Dikes, Blast Walls, etc)

IPLs ini adalah alat pasif yang dapat menyediakan
perlindungan tingkat tinggi jika didesain dan dirawat dengan
benar.Walaupun laju kegagalan rendah, kemungkinan gagal harus
dimasukkan dalam skenario.

e Plant Emergency Respons

Fitur ini (pasukan pemadam kebakaran, sistem pemadaman
manual, fasilitas evakuasi, dll) secara normal tidak ditetapkan
sebagai IPLs karena diaktifkan setelah pelepasan awal dan terlalu
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banyak variabel mempengaruhi keseluruhan efektivitas dalam
mengurangi skenario.

e Community Emergency Response

Pengukuran meliputi evakuasi komunitas dan tempat
perlindungan secara normal tidak ditetapkan sebagai IPLs karena
diaktifkan setelah pelepasan awal dan terlalu banyak variabel
mempengaruhi  keseluruhan efektivitas dalam mengurangi
skenario.Hal ini tidak menyediakan perlindungan terhadap personil
plant.
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METODOLOGI PENELITIAN

Pada bagian ini akan dijelaskan mengenai metodologi dalam
melakukan pengerjaan Tugas Akhir,sehingga langkah-langkah
pengerjaan menjadi lebih sistematis dan terorganisir.Berikut
merupakan flowchart dilakukannya Tugas Akhir

Pengumpulan data
fouling pada heat
exchanger network

:

Perhitungan nilai coefficient
heat transfer (U) dan differential
Pressure (DP) berdasarkan nilai

fouling resistant (Rf)

A 4

Pethitungan nilai lamda (1)
dan nilai probability of
failure on demand (PFD)

h 4

Pethitungan nilai SIF dengan
SIL target sebesar 0.00001

Gambar 3.1 Diagram alir tugas akhir

25



26

Didapatkan rylax SIL 1 No SIL
sampai 4
|
No SIL
-5
-
Ya
Selesai

Gambar 3.2 Diagram alir tugas akhir (lanjutan)

3.1 Studi Literatur

Studi literatur merujuk pada penelitian sebelumnya, berupa
tugas akhir mahasiswa,buku mengenai Layer of Protection
Analysis (LOPA) dan standar yang menunjang untuk
menyelesaikan penelitian tugas akhir ini.Selain studi pustaka,juga
dilakukan studi lapangan untuk mengetahui kondisi aktual unit
boiler yang dijadikan penelitian tugas akhir.

3.2 Pengambilan Data

Pada bagian ini penulis akan mengumpulkan data
menggunakan Ms. Office Excel untuk kemudian didapatkan nilai
resistansi fouling dari sebelas Heat Exchanger pada Crude
Destillation Unit (CDU) dapat dilihat pada gambar 3.1
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Gambar 3.3 Heat exchanger networks []

e Pengolahan data untuk mengolah data-data yang
telah diambil menggunakan Ms. Office Excel.
Pengolahan data digunakan untuk mencari permodelan

nilai fouling resisstance dan mencari nilai pressure drop dari

Heat Exchanger.

3.3 Perhitungan Pressure Drop

Pada bagian ini penulis akan menghitung nilai pressure drop
sudah didapat
menggunakan presamaan yang ada pada jurnal terdahuluf®l.

dengan menggunakan nilai

d
d ln(—c)
Cc df

A==
Atau

2k¢R
df = dcexp (—(L f)
dimana,

d. = diameter dalam tube kondisi bersih
dy = diameter dalam tube kondisi kotor

fouling yang

3.1)

(3.2)
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ks = hermal conductivity
Ry = fouling resistance

Penurunan tekanan dalam tube untuk aliran fase tunggal
dapat dihitung dengan :

AP = 4f (di)% (3.3)

dimana,

f = fanning friction factor
L = panjang tube

U,, = mean velocity

AP = pressure drop

p =desity fluida

Perlu di catat bahwa pressure drop meningkat karena beberapa
hal : (i) pengurangan diameter dalam tube dan (ii) peningkatan
kecepatan aliran karena penurunan luas penampang untuk aliran.
Mean velocity (U,,) dihitung sebagai berikut :

nd?  p?u,m?d? 2 m?
M= Pm T =g D Um X g (3.4)

Mempertimbangkan persamaan (2.25)
1
AP x f (E) u2,

Menggunakan persamaan (2.25) dan (2.26):
2
AP « f (%) (3.5)

Dan pressure drop dibawah kondisi kotor dan bersih dapat
dikaitkan sebagai berikut :

5
APy dc
AP (df) (36)
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3.4 Pemilihan dan Penjelasan Titik Studi (Node)

Unit yang dipilih untuk dilakukan analisis bahaya pada tugas
akhir ini adalah heat exchanger network Petronas Penapisan
Malaysia.Unit Heat Exchanger merupakan suatu peralatan
mekanik yang digunakan dalam proses perpindahan panas untuk
mentransfer energi dari fluida panas ke fluida dingin,ataupun
sebaliknya. Node adalah pemisahan suatu unit proses menjadi
beberapa bagian agar studi dapat dilakukan lebih
terorganisir.Bertujuan untuk membantu dalam menguraikan dan
mempelajari suatu bagian proses.Node yang diambil pada plant
heat exchanger.

3.5 Penentuan Komponen Instrumentasi

Dari tiap titik studi yang ada,ditentukan komponen mana yang
harus dalam keadaan baik guna mengatur proses di unit
tersebut,dari  mulai input yang menjadi bahan untuk
proses,kemudian bagaimana proses pengolahan bahan baku yang
terjadi,dan bagaimana output yang dihasilkan.Komponen tersebut
terdiri dari transmitter,indicator,controller maupun actuator yang
disertakan dalam tag number yang ada di P&ID.

3.6 Estimasi Causes dan Consequences

Tiap komponen dalam sebuah proses tentunya memiliki
risiko. Salah satu komponen risiko dari scenario kecelakaan adalah
cause dan consequences. Dalam LOPA,cause dan consequences
diperkirakan berdasarkan tingkat keparahan. Cause adalah
penyebab dari suatu kejadian  yang mengalami
penyimpangan.Consequences adalah  akibat yang tidak
diinginkan.Salah satu keputusan yang harus dibuat ketika memilih
untuk mengimplementasikan LOPA adalah menentukan titik akhir
dari  consequences. Metode yang digunakan  untuk
mengkategorikan consequences harus konsisten dengan Kriteria
risiko yang dapat ditolerir perusahaan.



30

3.7 Perhitungan Initiation Cause Likelihood

Initiation cause likelihood merupakan kemungkinan penyebab
awal itu terjadi dalam rentang waktu satu tahun. Pada tahap ini
diidentifikasi penyebab awal dari skenario dan menentukan berapa
frekuensi kejadian per tahun yang dialami oleh suatu komponen
tersebut. Dengan menggunakan persamaan pada buku Chemical
Process Safety,Daniel A,Crowl dan Josep F.Louvar,2002. Langkah
pertama adalah menentukan MTTF dari suatu komponen tersebut.
MTTF adalah nilai rata-rata dari jumlah waktu kejadian kegagalan
dibagi dengan jumlah kegagalan itu sendiri. MTTF dapat
dirumuskan sebagai berikut:

X TTF
nTTF

MTTF =

(3.7)

Selanjutnya menghitung falure rate tiap jam dan failure rate
tiap tahun melalui persamaan berikut:

o1
Mjam = ——— (3.8)
Mtahun :,%m x 24 (jam) x 365 (hari) (3.9)

Langkah ketiga, dihitung nilai reliability menggunakan distribusi
eksponensial dan serta penentuan nilai initiation cause likelihood
(ICL) melalui persamaan berikut :

R(t) =e~*t (3.10)
ICL =1 -R(t) (3.11)

3.8 Identifikasi Independent Protection Layer (IPL)

Pada tahap ini melakukan identifikasi terhadap tiap-tiap
lapisan pelindung dari boiler B-6203 dan menghitung PFD dari
tiap lapisan pelindung.Lapisan pelindung yang digunakan dalam
LOPA meliputi IPL aktif dan pasif.Pada umumnya IPL aktif
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disediakan dengan perlindungan tingkat tinggi dapat berupa sistem
atau tindakan yang langsung diambil oleh operator yang selalu
bergerak dari satu posisi ke posisi lain sebagai respon terhadap
perubahan seperti proses yang terukur atau sinyal dari sumber
lainnya.Hal ini berbeda halnya dengan IPL pasif yang hanya
memberi perlindungan tinggi namun tidak terdapat tindakan yang
dapat mengurangi risiko contohnya parit, tanggul, tembok tinggi,
dan lainnya.

Nilai PFD akan bernilai 1 apabila tidak terdapat lapisan
pelindung tersebut. Apabila terdapat lapisan pelindung tersebut,
maka dapat dicari PFD lapisan tersebut menggunakan referensi
yang ada. Jika kriteria IPL sudah tercapai maka PFD dikalikan
dalam tabel Layer of Protection Analysis (LOPA). Perkiraan PFD
dapat ditemukan dalam tabel di CCPS (2001) dan OREDA. Tetapi
data yang terdapat pada pabrik tertentu juga dapat digunakan. Nilai

PFD dari masing-masing IPL ditunjukkan pada Tabel 3.3
berikut ini.

Tabel 3.1 Nilai PFD untuk IPL pada proses secara umum. 1%

Mo IPL PFD

1 Sistem pengendalian proses dasar, 1.10"
jika tidak terkait dengan penyebab
awal yang dipertimbangkan

2 Alarm operator dengan waktu yang 1.10°"
cukup untuk merespon
3 Relief valve .10~
4 Rupture disk .10
s Flame / detonation arrestors 110~
6 Tanggul (bund/dike) 1.102
7 Sistem drainase bawah tanah 1.10
8 Saluran udara terbuka (open venr) 1.10-
9 Anti api (fireproffing) 1.10
10 Dinding penahan ledakan/lubang 1.10*
perlindungan ( Blasit-wall/bunker)
11 Alat cadangan yang identik 1. 107" (maximum
(redundant) credit)

12 Alat cadangan vang berbeda .10 - 1.102
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Tabel 3.2 Nilai PFD untuk IPL pada proses secara umum
(lanjutan). 0

No IPL PFD
13 Kejadian lain Berdasarkan
pengalaman
personil

14 SIS dengan SIL 1 .10 - 1107

15 SIS dengan SIL 2 110~ - 1.10°

16 SIS dengan SIL 3 1107 - 1104

17 Trip pengaman mekanikal internal .10 - 1107
yang independen terhadap SIS

18 Katup satu arah (NRV) atau check 110!
valve

19  “Inherently Safe” Design 1.10°

3.9 Penentuan Target Mitigated Event Likelihood (TMEL)

Untuk menentukan PFD dengan metode LOPA, yaitu dengan
cara membagi nilai Target Mitigated Event Likelihood (TMEL).
Target pengurangan kemungkinan kejadian merupakan nilai yang
ditentukan oleh manajemen perusahaan mengenai target
pencegahan kemungkinan bahaya yang terjadi dari suatu
konsekuensi. Apabila nilai dari IEL = TMEL tidak diperlukan
pengurangan risiko. Nilai TMEL ditampilkan pada Tabel 3.5
berikut ini.
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Severity Safety Consequences Target Mitigated
Level Event
Likelihood/vear
Ca Satu orang mengalami 3.E-02
cedera (single first aid
injury)
Cy Banyak orang 1E-03
mengalami cedera
(multiple first aid
injuries)
Cc Satu orang mengalami 1.E-04
cacat fisik atau banvak
orang mengalami cedera
serius (single disabling
infury or multiple
serious injuries)
Cn Kematian tunggal di 3. E-05
lokasi kejadian (single
on-site fatality)
Cg Kematian lebih dari satu 1.E-05

sampai tiga di lokasi
kejadian (more than one
and up fo
three on-site fatalities)

3.10 Perhitungan Reability,Safety, dan SIL TARGET
Pada bagian ini penulis akan menghitung nilai reliability
berdasarkan nilai failure rate. Dimana nilai failure rate didapatkan

dari kegagalan heat exchanger yang dilihat dari

jadwal

pembersihan heat exchanger menurut pressure drop desain. Dan
menghitung nilai pfd SIL untuk heat exchanger.
Fungsi keandalan (reliability) dinotasikan sebagai R(t) dari sistem
jika dipakai selama t (satuan waktu). Probabilitas sistem dapat
berfungsi dengan baik selama pemakain [0,t]. &

RO =1-F® =1~ [ f()dt

(3.12)
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Dimana:

R(t)= fungsi kehandalan

F(t)= fungsi distribusi kegagalan

f(t) = probabilitas kegagalan

Failure Rate atau laju kegagalan merupakan banyaknya kerusakan
dari peralatan atau sistem yang terjadi pada interval waktu tertentu.
Laju kegagalan secara matematis dirumuskan sebagai berikut

1=1 (3.13)
Dimana:

F = banyaknya kegagalan
T = Total waktu operasi

() = % (3.14)

Dimana:
f(t)=fungsi kegagalan
R(t)=fungsi kehandalan

Penentuan nilai SIL sangat penting dalam tahapan
pembuatan life cycle SIL. Metode dalam perhitungan SIL
menggunakan metode kuantitatif dengan  menggunakan
persamaan:

PFDgys = PFDs+ PFD; + PFDg, (3.15)
Dimana :
PFDy,s : PFD rata-rata dari fungsi pengamanan safety-related
system

PFD;  :PFD dari sensor subsystem
PFD;  :PFD dari logic subsytem
PFDs, :PFD dari final element subsystem

Safety integrity level (SIL) ditentukan dengan menghitung
probabilitas suatu kegagalan akan terjadi dengan menggunakan
persamaan:

A =1/MTTF (3.16)
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Dimana :
A = failure rate (laju kegagalan)
MTTF = Mean Time To Failure

Langkah terakhir adalah mencocokkan nilai PFD average dengan
kriteria SIL pada tabel 1. Dari PFD selanjutnya dapat diketahui
nilai risk reduction factor (RRF). Risk reduction factor merupakan
tingkat penurunan risiko suatu equipment mengalami kegagalan.
RRF dapat dihitung menggunakan persamaan sebagai berikut:

1

RRF = —— (3.17)
PFD = (21 (3.18)
R(t) =e M (3.19)

3.11 Menentukan Nilai SIL Berdasarkan PFD (Probability

Failure On Demand)

Persyaratan untuk SIL yang diberikan tidak tetap di antara

semua standar fungsional keselamatan. Dalam standar fungsional
keselamatan Eropa berdasarkan IEC 61508 standar SIL ditetapkan
sebanyak empat, dengan SIL 4 paling diandalkan dan SIL 1 sebagai
standar. Sebuah SIL ditentukan berdasarkan sejumlah faktor
kuantitatif dalam kombinasi dengan faktor-faktor kualitatif seperti
proses pengembangan dan manajemen siklus keselamatan.
Nilai SIL diperoleh dari nilai Probability Failure on Demand
(PFD) dan Risk Reduction Factor (RRF). Nilai SIL bukanlah hasil
perhitungan matematis, melainkan hanya berupa nilai konversi dari
nilai PFD dan RRF vyang telah didapatkan. Untuk
mengkonversikan nilai tersebut digunakan standar IEC 61508,
yang dapat dilihat dalam Tabel 2.2 dibawah ini:
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Tabel 3.2 Probability density function(PDF) dari SIL. (19

DEMAND MODE OF OPERATION

Safety integrity

Target average

Target risk reduction

level (SIL) probability of failure on demand
4 2109 to <10~ >10,000 to 100,000
3 210410 <103 >1000 to <10,000
2 =103 to <10-2 >100 to <1000

2102 to <10-1

>10to <100




BAB IV
ANALISIS HASIL DAN PEMBAHASAN

Pada bab ini dipaparkan hasil analisa dari penelitian yang
telah dilakukan. Hasil analisa diharapkan mampu menjawab semua
permasalah yang telah ditentukan sehingga dapat memenuhi tujuan
akhir dari penelitian.

4.1 Hasil Pengumpulan Data

Data yang dikumpulkan berupa data Piping and
Instrumentation  Diagram (P&ID), data Process Flow
Diagram(PFD), data historical maintenance, data proses dari heat
exchanger network.

4.2 Hasil Perhitungan Nilai Fouling Resisstance

Dari hasil perhitungan fouling ressistance, didapatkan grafik
nilai yang sangat fluktuatif terhadap waktu. Data nilai fouling
ressistance dapat dilihat di gambar grafik berikut :

4.50E-03
4.00E-03
3.50E-03
3.00E-03
2.50E-03
2.00E-03
1.50€-03
1.00E-03
5.00E-04
0.00E+00

1 132 263 394 525 656 787 918 10491180

WAKTU (HARI)

fouling ressistance

Gambar 4.1 Grafik fouling ressistance pada heat exchanger 1.

Dari grafik pada gambar 4.1 diatas, menunjukan hubungan
antara nilai fouling ressistance dengan waktu. Terlihat bahwa nilai

37
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fouling ressistance sangat fluktuatif terhadap waktu. Untuk gambar
grafik data fouling ressistance heat exchanger lain di sajikan dalam
lampiran 1.

4.3 Hasil Model Nilai Fouling Resisstance dan Hasil

Perhitungan Nilai Fouling Resisstance

Didapatkan nilai fouling resisstance yang fluktuatif terhadap
waktu dikarenakan beberapa faktor, karena dari data operasional
tidak dapat menghasilkan grafik asimptotik tetapi dari data
operasional yang diperoleh mencatat hasil operasional yang cukup
lama,maka perlu dilakukan pendekatan regresi non-linear,untuk
mendapatkan hasil yang linier. Berikut gambar grafik hasil model
pendekatan regresi non-linear fouling ressistance dari 11 heat
exchanger.

1.40E-02 —_—HE 1
1.20E-02 —HE 2
1.00E-02 HE 3

3

e 8.00E-03 e— HE 4

2

"3 6.00E-03 e HE 5

¢

gn 4.00E-03 HE 6

E

&, 2.00£-03 — HE 7
0.00E+00 —— HE S

1 35 69 103137171205239273307341
-2.00E-03 e HE 9
WAKTU (HARI)

Gambar 4.2 Grafik model fouling ressistance pada heat
exchanger.

Dari grafik pada gambar 4.2 diatas, menunjukan data
fouling ressistance hasil model regresi non-linear dari 11 heat
exchanger. Model pendekatan yang dipakai menggunakan regresi
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asymptotik yang dimana sudah dijelaskan pada penelitian
sebelumnya.

4.4 Hasil Perhitungan Nilai Pressure Drop

Gambar 4.3 menunjukan grafik hasil nilai kenaikan pressure
drop berdasarkan perhitungan dengan data pendekatan model
fouling ressistance.

14

=
[N)

[ERN

o
o0

©
IS

pressure drop (bar)
o
o

o
N

o

1 26 51 76 101126151176201226251276301326351
WAKTU (HARI)

e HE 1 e HE 2 HE 3 e HE 4

e HE 5 HE 6 e HE 7 e HE 8

Gambar 4.3 Grafik kenaikan pressure drop pada heat exchanger

Dari grafik pada gambar 4.3 diatas menunjukan data
pressure drop yang didapat dari perhitungan menggunakan data
fouling ressistance menggunakan persamaan (2.24). didapatkan
nilai pressure drop semakin naik. Nilai pressure drop berbanding
lurus dengan nilai fouling ressistance, yang dimana semakin besar
nilai fouling resisstance membuat nilai pressure drop semakin
besar juga. Tetapi besarnya pressure drop sendiri juga dipengaruhi
oleh ketebalan kerak fouling (kf), nilai kf sangat berpengaruh pada
besar kecilnya pressure drop.
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4.5 Pemilihan dan Penjelasan Titik Studi (Node)

Unit yang dipilih untuk dilakukan analisis bahaya pada tugas
akhir ini adalah heat exchanger network Petronas Penapisan
Malaysia. Unit Heat Exchanger merupakan suatu peralatan
mekanik yang digunakan dalam proses perpindahan panas untuk
mentransfer energi dari fluida panas ke fluida dingin, ataupun
sebaliknya. Node adalah pemisahan suatu unit proses menjadi
beberapa bagian agar studi dapat dilakukan lebih terorganisir.
Bertujuan untuk membantu dalam menguraikan dan mempelajari
suatu bagian proses. Node yang diambil pada heat exchanger
network ini adalah E1101 — E1111 .

4.6 Estimasi Causes, Consequences dan Severity Level

Pada plant heat exchanger network E1101 — E 1111 tidak
ditemukan BPCS , alarm dan mitigation restrticted access maka
salah satu causes and consequences dapat ditinjau dari fouling
resistant pada 11 HE, dari gambar 4.2 dapat dilihat setiap HE
mengalami kenaikan nilai fouling resistant, dan fouling resistant
berpengaruh pada pressure drop dan jika terjadi perbedaan tekanan
yang besar dapat menyebabkan kebocoran (leakage) pada sisi shell
maupun tube , maka dapat disimpulkan causes and consequences
pada 11 HE ini adalah shell dan tube leakage dan disebabkan oleh
adanya fouling pada sisi shell dan tube .

Tabel 4.1 Causes ,consequence dan severity level

No Causes Consequence | Severity
level
He More fouling in | Different Ce
1101a/b | shell and tube heat | pressure, shell
exchanger and tube
leakage

Pada tabel 4.1 dijelaskan causes ,consequence dan severity
level, pada HE 1101A/B didapatkan causes more fouling in shell
and tube heat exchanger, Consequence different pressure, shell and
tube leakage dan Severity Level CE. Karena HE 1101 - HE 1111
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merupakan HE yang identik maka Causes ,Consequence dan
Severity levelnya sama. Bisa dilihat pada Lampiran B.

4.7 Menentukan Nilai Initiating Likelihood dan Protection
Layers (IPL)
Initiation likelihood adalah salah satu protection layer dimana
desain P&ID perusahaan didapatkan dari nilai PFD dari proses dan
dapat dilihat dari oreda seperti tabel 4.3 dibawah ini.

Tabel 4.2 Nilai lambda dari body leakage GPD dari oreda 2002

ltem: Heat Exchangers - Shell and be

AIR ELP ELU | IHT INL OTH
Blockage/plugged 000 (000 00D 000 | 000 | 000
Breakage 139 | 0.00 139 | 000 | 000 | 0.00
Cavitation 000 Jo00 000 1000 000 | 000
Corrosion 2.18 1.39 000 | 0.00 000 | 0.00
Deformation 000 | 000 oo0 | 000 | 000 [ 0.00
External influence - general 000 | 000 {000 | 000 | 000 1000
Faulty signallindication/alarm 1.39 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
Instrument failure - general 417 0.00 218 0.00 0.00 (.00
Leakage 0.00 11.11 | 0.00 0.00 0.00 0.00
Looseness 000 | 0.00 139 | 0.00 0.00 0.00
Material failure - general 0.00 0.00 1.39 0.00 0100 0.00
Mechanical Failure - general 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
No signallindication/alarm 278 | 000 000 | 000 | 000 | 000
(hher 000 | 0.00 000 | 0.00 0.00 | 1.39
Out of adjustment 556 [ 0.0 139 | 000 | 000 | 000
Sticking 139 | o000 {000 | 000 | 000 | 000
Unknown 000 | 0.00 0.00 0.00 0.00 1.39
Vibwation 0.00 0.00 (.00 0.00 0.00 0.00
Wear 1.39 1.39 0.00 0.00 0.00 0.00
Total 2083 | 1389 | B33 0.00 0.00 2.78

Nilai dari lambda yang didapatkan dari oreda dimasukkan ke
dalam persamaan 3.9 dan didapatkan nilai PFD sebesar
0.973236.Karena HE 1101 - HE 1111 merupakan HE yang identik
maka nilai PFD dapat digunakan pada seluruh proses.

General Procces Design didapatkan berdasarkan nilai PFD
(Probability Failure On Demand), Dari nilai TBF yang didapatkan
melalui perhitungan nilai fouling resistant berdasarkan pressure
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drop maka dapat dihitung nilai laju kegagalannya untuk digunakan
menghitung nilai PFD dari 11 heat exchanger.

Tabel 4.3 nilai TBF dan failure rate

pfd = (Imda x
Heat Exhanger | 1 lamda ti)/2
HE 1101A/B 618 0.001618123 | 0.001618123
HE 1102A/B 590 0.001694915 | 0.001694915
HE 1103A/B 300 0.003333333 | 0.003333333
HE
1104A/B/C/D 290 0.003448276 | 0.003448276
HE
1105A/B/C/D 289 0.003460208 | 0.003460208
HE 1106 280 0.003571429 | 0.003571429
HE 1107 270 0.003703704 | 0.003703704
HE
1108A/B/C/D 580 0.001724138 | 0.001724138
HE 1109 380 0.002631579 | 0.002631579
HE 1110 370 0.002702703 | 0.002702703
HE 1111A/B 370 0.002702703 | 0.002702703

Dengan menggunakan persamaan (3.10) maka didapatkan nilai
laju kegagalan dan dimasukkan kedalam persamaan (3.19),
sehingga didapatkan PFD Desain dari General Proses Desain.

Basic Process Control System (BPCS) adalah protection layer
dimana pada umumnya terbuat dari kontrol PID yang berfungsi
menjaga kondisi proses pada lingkup yang aman (sesuai set
point).Alarm  adalah  pesan peringatan  ketika  terjadi
penuruan/kenaikan dan kegagalan dari suatu proses. Jika tidak
terdapat BPCS atau alarm diberi nilai 1, jika ada maka dicari nilai
probability failure on demand dari BPCS dan alarm tersebut.

Additional Restricted Access dapat berupa tanda larangan
masuk daerah terbatas, namun pada plant tidak dapat diterapkan
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karena di daerah tersebut terdapat banyak manusia yang
bekerja.Oleh karena itu diberikan nilai 1.

Additional Restricted Dikes/Bunds atau dapat berupa relief
valve. Relief valve adalah katup yang bekerja untuk membatasi
tekanan dan mengatur apabila ada tekanan berlebih dengan
membuka katup dimana selanjutnya fluida tersebut dapat dibuang
atau dikembalikan ke reservoir.

®
AR
A4

14°-P11925-A2A1-

Xv
Y
. 14012 14'-P11IB51-A2A1-TH]

0-368 2 \‘
CRUDE FROM P1101/1102 ¢ /1" T\ £ 14}
$NONE | IH- 3
i 2

Ns. / — 2 @ ®

Gambar 4.4 P&ID Heat exchanger E 1101A/B
Pada HE 1101A/B Terdapat dua buah relief valve RV 004A
dan RV 004B yang disusun secara 1002,dengan nilai PFD 0.001,
dan untuk HE 1102 — HE 1111 terdapat 2 buah relief valve yang
sama kecuali HE 1102 , HE 1103 , HE1106 , HE 1109 ,HE 1110
yang dapat dilihat pada LAMPIRAN B.
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4.8 Menentukan Nilai Target SIL Berdasarkan Nilai PFD

(Probability Failure On Demand)

Tahap selanjutnya adalah menghitung nilai IEL. IEL
merupakan kemungkinan kejadian menengah yang sesuai dengan
severity level. Nilai dari safeguard plant yang dibagi menjadi
beberapa Independent Protection Layer (IPL) dijumlahkan menjadi
satu bagian yaitu berupa nilai Safety Integrity Level. Nilai
probability failure on demand (PFD) masing-masing Independent
Protection Layer (IPL) diolah dengan mengalikan dengan nilai
probability failure on demand. Hasil dari perhitungan akan menjadi
nilai probability failure on demand (PFD).

Menghitung Intermediate Event Likelihood (IEL) Untuk
menentukan PFD dengan metode LOPA, vyaitu dengan cara
membagi nilai Target Mitigated Event Likelihood (TMEL). Target
pengurangan kemungkinan Kkejadian merupakan nilai yang
ditentukan oleh manajemen perusahaan mengenai target
pencegahan kemungkinan bahaya yang terjadi dari suatu
konsekuensi. Nilai TMEL diberi nilai target 10~> sesuai dengan
target diinginkan.Lalu dilakukan perhitungan SIL pada tabel 4.2
dibawah ini, untuk tabel yang lebih jelas dapat dilihat pada
LAMPIRAN C.



Tabel 4.4 Pehitungan nilai SIL
1

5 I 6 7
2 g & Protection Layers (PLs) g g 2 oL
Additional | Additional [Intermediat | Target SIC
Impact . L R General Alarms dan RS Mitigation | e Event | Mitigated _ (determine
event SeIZ:;IIty Inga'i';:g Llirl‘('et:ia;g);d Process BPCS respon dari ’::;?:?;22 s Dike | Likelihood Event Tr\zll:EIDJI_EL d by ratio
description Design operator Jr— (Bunds). (IEL) Likelihood of TMEL
Pressure (TMEL) and IEL1)
a b a b
MORE DIFFERENT
FOULING PRESSURE NO
Heatoma/s MR ce SHELL _|0.73E-0L1.62E-03 |1.00E+00|100E+00| 1.00E+00 |1.00E-03|157E-06| 1.00E-05 | 6.358+00 |
AND TUBE
TUBE
HEAT LEAKAGE
MORE
FOULING DIFFERENT
INSHELL PRESSURE, NO
HE 1102A/B TAL,J\‘BDE CE SHELL (9.73E-01|1.69E-03 | 1.00E-01 |1.00E+00| 0.00E+00 |1.00E-03|1.65E-07|1.00E-05 | 6.06E+01 SIL
AND TUBE
HEAT
EXCHANG| LEAKAGE
ER
MORE
FOULING DIFFERENT
IN SHELL
AND PRESSURE, NO
HE 1103A/B TUBE CE SHELL [9.73E-013.33E-03 |1.00E+00|1.00E+00| 0.00E+00 |[1.00E-03(3.24E-06|1.00E-05| 3.08E+00 SIL
AND TUBE
HEAT
EXCHANG LEAKAGE
ER
MORE
FOULING DIFFERENT
INSHELL PRESSURE, NO
HE 1104A/B/C/D) ?l:\‘BDE CE SHELL [9.73E-01|3.45E-03 |0.00E+00|1.00E+00| 0.00E+00 |[1.00E-03(3.36E-06|1.00E-05| 2.98E+00 SIL
AND TUBE
HEAT
EXCHANG LEAKAGE
ER
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Tabel 4.4 Pehitungan nilai SIL(lanjutan)
1 5

6

ER

2 g < Protection Layers (PLs) & o 20 &
Additional Additional |Intermediat|  Target SIL
Impact s A SV SV General Alarms dan ) Mitigation | e Event Mitigated _ (determine
everity Initiating | Initiation .| Mitigation. . oo PFD = 3
event - EED Likelihood Process BPCS respon dari Restricted s Dike Likelihood Event TMEL/IEL d by ratio
description Design operator Access (Bunds). (IEL) Likelihood of TMEL
Pressure (TMEL) and IELt)
a b a b
MORE
FOULING DIFFERENT
IN SHELL PRESSURE, NO
HE 1105A/B/C/Q ‘?L'J\‘;E CE SHELL [9.73E-01|3.46E-03 |0.00E+00|1.00E+00| 0.00E+00 |1.00E-03|3.37E-06(1.00E-05| 2.97E+00 SIL
AND TUBE
HEAT
EXCHANG| LEAKAGE
ER
MORE
FOULING DIFFERENT
IN SHELL
AND PRESSURE, NO
HE 1106 CE SHELL |9.73E-01|3.57E-03 |0.00E+00|1.00E+00| 0.00E+00 |1.00E-03|3.48E-06|1.00E-05| 2.88E+00
TUBE AND TUBE SIL
HEAT
EXCHANG LEAKAGE
ER
MORE
FOULING DIFFERENT
IN SHELL
AND PRESSURE, NO
HE 1107 TUBE CE SHELL |9.73E-01|3.70E-03 |0.00E+00|1.00E+00| 0.00E+00 |1.00E-03|3.60E-06|1.00E-05| 2.77E+00
AND TUBE SIL
HEAT
EXCHANG LEAKAGE
ER
MORE
FOULING DIFFERENT
IN SHELL
AND PRESSURE, NO
HE 1108A/B/C/DQ TUBE CE SHELL |9.73E-01|1.72E-03 |0.00E+00|1.00E+00| 0.00E+00 |1.00E-03|1.68E-06|1.00E-05| 5.96E+00 SIL
AND TUBE
HEAT
EXCHANG LEAKAGE
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Tabel 4.4 Pehitungan nilai SIL(lanjutan)

5 [ 6 [ 7
2 g & Protection Layers (PLs) € g 2 L
L Additional [Intermediat| Target SIL
Additional L " .
. . A General Alarms dan Lo Mitigation | e Event | Mitigated _ (determine
Severity Initiating Initiation .| Mitigation. " o PFD = .
level P — Likelihood Process BPCS |respon dari F—. s Dike | Likelihood Event TMEL/IEL d by ratio
Design operator Jr— (Bunds). (IEL) Likelihood of TMEL
Pressure (TMEL) and IELH)
a b a b
MORE
'I:l\? gHL:E';‘_(E DIFFERENT
AND PRESSURE, NO
HE 1109 TUBE CE SHELL |9.73E-01|2.63E-03 |0.00E+00(1.00E+00( 0.00E+00 |[1.00E-03|2.56E-06|1.00E-05| 3.90E+00 SIL
AND TUBE
HEAT
EXCHANG LEAKAGE
ER
MORE
FOULING DIFFERENT
IN SHELL
AND PRESSURE, NO
HE 1110 TUBE CE SHELL |9.73E-01|2.70E-03 |1.00E+00(1.00E+00( 0.00E+00 |[1.00E-03|2.63E-06|1.00E-05| 3.80E+00
AND TUBE SIL
HEAT
EXCHANG LEAKAGE
ER
MORE
FOULING DIFFERENT
IN SHELL
AND PRESSURE, NO
HE 1111A/B TUBE CE SHELL |9.73E-01|2.70E-03 |1.00E+00(1.00E+00( 1.00E+00 |[1.00E-03|2.63E-06|1.00E-05| 3.80E+00 SIL
AND TUBE
HEAT
EXCHANG LEAKAGE
ER
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4.9 Pembahasan

Pada gambar grafik pada gambar 4.3 diatas menunjukan data
pressure drop yang didapat dari perhitungan menggunakan data
fouling ressistance menggunakan persamaan (2.24). didapatkan
nilai pressure drop semakin naik. Nilai pressure drop berbanding
lurus dengan nilai fouling ressistance, yang dimana semakin besar
nilai fouling resisstance membuat nilai pressure drop semakin
besar juga. Tetapi besarnya pressure drop sendiri juga dipengaruhi
oleh ketebalan kerak fouling (kf), nilai kf sangat berpengaruh pada
besar kecilnya pressure drop.

Dari grafik 4.3 nilai pressure drop akan naik sampai melewati
batas yang di perbolehkan dengan kenaikan fouling. Pressure drop
maksimum adalah batas pressure drop yang boleh terjadi pada heat
exchanger sebelum terjadinya trip pada heat exchanger untuk
menghindari kerugian yang lebih fatal. Penentuan batas pressure
drop desain dipengaruhi oleh ketebalan material heat exchanger.
Batas maksimum pressure drop yang di perbolehkan dijadikan
acuan sebagai batas penentuan mean time to failure (MTTF).
Dengan melihat hubungan pressure drop degan reliability, MTTF
heat exchanger E1101A/B adalah 618 hari ketika pressure drop
mencapai nilai 0,9 bar sesuai batas desain.Nilai MTTF digunakan
dalam perhitungaan untuk mendapatkan nilai PFD dari initiang
likelihood, nilai PFD dari heat exchanger E1101A/B
0.001618123,lalu sisanya dapat dilihat di tabel 4.2.

Dari Tabel 4.4 diatas didapatkan hasil SIL yang rata-rata
NO SIL dan dapat disimpulkan bahwa pada SIL TARGET yang
ditentukan tidak ada penambahan equipment SIF.



BAB V
PENUTUP

5.1 Kesimpulan
Setelah dilakukan analisa serta pembahasan maka didapatkan
beberapa kesimpulan pada penelitian ini yaitu:

Telah didapatkan nilai SlLyang rata-rata NO SIL pada
sistem Heat Exchanger Networks (HEN) di Petronas
Penapisan Malaysia berdasarkan laju kegagalan karena
fouling, dan tidak perlu dilakukan penambahan safety
integrated function.

5.2 Saran
Penulis memberikan saran untuk pengembangan penelitian
lebih lanjut sebagai berikut:

Untuk penelitian  berikutnya diperlukan validasi
perhitungan pemodelan nilai kenaikan fouling resisstance
dan penentuan nilai kf agar hasil pressure drop lebih valid
lagi

Preventive maintenance akan bermanfaat untuk
memperpanjang umur produktivitas sebuah aset dengan
mendeteksi dini bahwa sebuah asset memiliki titik kritis
penggunaan (critical wear point) dan mungkin akan
mengalami kerusakan. Akan lebih baik bahwa peralatan
diproteksi, walau dengan biaya awal (initial cost) yang
mahal namun akan berpengaruh dalam jangka panjang.
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LAMPIRAN C

6

ER

MO 5 9 4 Protection Layers (PLs) 8 E A o
Additional Additional [Intermediat| Target SIL
Impact . L S General Alarms dan ”|t|o'na Mitigation | e Event | Mitigated (determine
HEAT Severity Initiating | Initiation .| Mitigation. . Lo PFD = .
EXCHANGER event level Cause Likelihood Process BPCS respon dari Restricted s Dike [ Likelihood Event TMEL/IEL d by ratio
description Design operator Access (Bunds). (IEL) Likelihood of TMEL
Pressure (TMEL) and |ELt)
a b a b
MORE DIFFERENT
FOULING PRESSURE, NO
HE 1101A/B IN::ELL CE SHELL [9.73E-01|1.62E-03 |1.00E+00|1.00E+00| 1.00E+00 |1.00E-03(1.57E-06|1.00E-05| 6.35E+00 SIL
AND TUBE
TUBE
HEAT LEAKAGE
MORE
FOULING DIFFERENT
IN SHELL PRESSURE NO
HE 1102A/B "I?\UNBDE CE SHELL [9.73E-01|1.69E-03 | 1.00E-01|1.00E+00| 0.00E+00 |1.00E-03|1.65E-07(1.00E-05 | 6.06E+01 SIL
AND TUBE
HEAT
EXCHANG LEAKAGE
ER
MORE
FOULING DIFFERENT
IN SHELL PRESSURE NO
HE1103A/8 | 10D CE SHELL |9.73E-01|3.33E-03 | 1.00E+00|1.00E+00| 0.00E+00 |1.00E-03|3.24E-061.00E-05 | 3.08E+00 SIL
AND TUBE
HEAT
EXCHANG LEAKAGE
ER
MORE
FOULING DIFFERENT
IN SHELL PRESSURE, NO
HE 1104A/B/C/D ?UNBDE CE SHELL [9.73E-01|3.45E-03 |0.00E+00|1.00E+00| 0.00E+00 |1.00E-03|3.36E-06|1.00E-05| 2.98E+00 SIL
AND TUBE
HEAT
EXCHANG LEAKAGE




ER

1 5 | 6 | 7
2 3 4 Protection Layers (PLs) 8 9 10 i
Additi Additional [Intermediat| Target SIL
itional . .. .
Impact Severi L . General Alarms dan S Mitigation | e Event | Mitigated _ (determine
everity Initiating | Initiation .| Mitigation. . Lo PFD = .
event level Cause Likelihood Process BPCS | respon dari Restricted s Dike [ Likelihood Event TMEL/IEL d by ratio
description Design operator Access (Bunds). (IEL) Likelihood of TMEL
Pressure (TMEL) and 1ELt) |
a b a b
MORE
FOULING DIFFERENT
IN SHELL
AND PRESSURE, NO
HE 1106 TUBE CE SHELL [9.73E-01|3.57E-03 |0.00E+00|1.00E+00| 0.00E+00 [1.00E-03|3.48E-06|1.00E-05| 2.88E+00 SIL
AND TUBE
HEAT
EXCHANG LEAKAGE
ER
MORE
FOULING DIFFERENT
IN SHELL PRESSURE, NO
HE 1107 AND CE SHELL |9.73E-01|3.70E-03|0.00E+00|1.00E+00| 0.00E+00 |(1.00E-03|3.60E-06|1.00E-05| 2.77E+00
TUBE AND TUBE SIL
HEAT LEAKAGE
EXCHANG
MORE
FOULING DIFFERENT
IN SHELL
AND PRESSURE, NO
HE 1108A/B/C/D TUBE CE SHELL |9.73E-01|1.72E-03|0.00E+00|1.00E+00| 0.00E+00 |(1.00E-03|1.68E-06|1.00E-05 | 5.96E+00 SIL
AND TUBE
HEAT
EXCHANG LEAKAGE




1 [ 6 [ 7
2 3 4 Protection Layers (PLs) 8 o 10 i
Additi Additional [Intermediat| Target SIL
itional L .. .
Impact Severi S N Ceneral Alarms dan S Mitigation | e Event [ Mitigated _ (determine
everity Initiating | Initiation .| Mitigation. . - PFD = .
event level Cause Likelihood Process BPCS | respon dari Restricted s Dike [ Likelihood Event TMEL/IEL d by ratio
description Design operator Access (Bunds). (IEL) Likelihood of TMEL
Pressure (TMEL) and IELt) |
a b a b
MORE
:Zl\? gHL IIE’\If DIFFERENT
AND PRESSURE, NO
HE 1109 TUBE CE SHELL |9.73E-01|2.63E-03|0.00E+00|1.00E+00| 0.00E+00 |(1.00E-03|2.56E-06|1.00E-05| 3.90E+00 SIL
AND TUBE
HEAT
EXCHANG LEAKAGE
ER
MORE
FOULING DIFFERENT
IN SHELL
AND PRESSURE, NO
HE 1110 CE SHELL |9.73E-01|2.70E-03|1.00E+00|1.00E+00| 0.00E+00 |(1.00E-03|2.63E-06|1.00E-05| 3.80E+00
TUBE AND TUBE SIL
HEAT
EXCHANG LEAKAGE
ER
MORE
FOULING DIFFERENT
IN SHELL
AND PRESSURE, NO
HE 1111A/B TUBE CE SHELL |9.73E-01(2.70E-03|1.00E+00|1.00E+00| 1.00E+00 |(1.00E-03|2.63E-06|1.00E-05| 3.80E+00 SIL
AND TUBE
HEAT
EXCHANG LEAKAGE
ER
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