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ABSTRAK

Kebutuhan gas bumi domestik mengalami pertumbuhan seiring dengan
pertumbuhan ekonomi, jumlah penduduk dan perubahan pola konsumsi energi dan
prefensi konsumen. Permintaan gas bumi sektor industri di wilayah Jawa Timur saat
ini mencapai 400 MMSCFD dan akan terus meningkat ditahun yang akan datang,
sedangkan pasokan cenderung turun dari 170 MMSCFD pada tahun ini dimana
terdapat defisit gas bumi sebesar 233 MMSCFD dan 382 MMSCFD pada tahun 2008
dan 2011, namun untuk wilayah Jawa Timur masih diindikasikan adanya sumber
pasok baru dari wilayah Cepu dan dari lapangan Bukit Tua. Dari beberapa kondisi
tersebut, yaitu kebutuhan gas bumi domestik yang semakin meningkat namun terjadi
penurunan produksi maka dibangunlah sebuah fasilitas yang dapat menunjang
produksi gas LNG pada daerah yang memiliki demand yang tinggi dan lokasi yang
strategis. PT Pelabuhan Indonesia (Pelindo) 111 siap memulai pembangunan terminal
LNG di Terminal Teluk Lamong, sebagai bagian dari ekspansi bisnis layanan terminal
pendukung industri minyak dan gas. Tugas akhir ini membahas penilaian risiko
terhadap proses ship-to-ship transfer LNG dengan kondisi transfer LNG dari kapal
LNG ke FSU (Floating Storage Unit) di lokasi yang berdekatan dengan proses
unloading oleh bulk carrier. Metode yang digunakan untuk hazard identification
adalah kombinasi antara HAZOP (Hazard and Operability Study) dikombinasikan
dengan STPA (System Theoretic Process Analysis). Perhitungan frekuensi
menggunakan metode Fault Tree Analysis dan Event Tree Analysis. Perhitungan
konsekuensi dilakukan dengan dua metode Dow’s Fire Explosion Index (F&EI) dan
Fire Modelling menggunakan software ALOHA untuk mengetahui bagaimana
dampak dari bahaya yang mungkin terjadi. Berdasarkan hasil pemetaan menggunakan
risk matrix UK- HSE, daerah yang tidak dapat diterima atau unacceptable pada
kejadian jet fire, flash fire, pool fire, vapor cloud explosion dan gas dispersion pada
node 3 dengan skenario kebocoran 1-3 mm. Untuk pemetaan menggunakan F-N
curve, kondisi ALARP terjadi pada kejadian jet fire, flash fire, pool fire dan vapor
cloud explosion pada node 3 dengan skenario 1-3 mm. Mitigasi dilakukan untuk
menurunkan besar frekuensi dengan cara penambahan gas detector, pressure alarm
dan temperature alarm sampai pada kondisi yang dapat diterima.

Kata Kunci: Dow’s Fire Explosion Index, ETA, Fire Modelling, F-N curve, FTA,
LNG, Risk Matrix UK — HSE, Ship-to-ship transfer dan STPA.
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ABSTRACT

Domestic gas need experience growth in line with economic growth, population
and changes in energy consumption patterns and consumer priority. Demand for
industrial sector in East Java region currently reaches 400 MMSCFD and will
continue to increase in the future, while the supply tends to drop from 170 MMSCFD
this year where there is a natural gas deficit of 233 MMSCFD and 382 MMSCFD in
2008 and 2011, but for East Java region still indicated there is a new source of supply
from the Cepu region and from Bukit Tua field. From some of these conditions,
domestic gas needs are increasing but there is a decline in production, a facility that
can support the production of LNG gas in the region that has high demand and the
location strategic. PT Pelabuhan Indonesia (Pelindo) Il is ready to start the
construction of the industrial LNG in Terminal Teluk Lamong, as part of the business
expansion of the Terminal Services supporting the oil and gas industry. This final task
discusses the risk assessment of the LNG ship-to-ship process with the LNG transfer
conditions from the LNG vessel to the FSU (Floating Storage Unit) at a location
adjacent to the unloading process by the bulk carrier. The method used for hazard
identification is a combination of HAZOP (Hazard and Operability Study) combined
with STPA (System Theoretic Process Analysis). Frequency calculations Use the
Fault Tree Analysis and Event Tree Analysis methods. The consequences calculations
are done with the two methods of Dow's Fire Explosion Index (F&EI) and Fire
Modelling uses ALOHA software to know how it impacts the possible dangers. Based
on the results of the mapping using the risk matrix UK-HSE, the area is unacceptable
or unacceptable on the incidence of jet fire, flash fire, pool fire, vapor cloud explosion
and gas dispersion on node 3 with a leak scenario of 1-3 mm. For mapping Using the
F-N curve, the ALARP condition occurs in the incidence of jet fire, flash fire, pool
fire and vapor cloud explosion on the node 3 with a 1-3 mm scenario. Mitigation is
done to lower frequency by adding gas detectors, pressure alarms and temperature of
the alarm to acceptable conditions.

Keywords: Dow’s Fire Explosion Index, ETA, Fire Modelling, F-N curve, FTA,
LNG, Risk Matrix UK — HSE, Ship-to-ship transfer and STPA.
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BAB |
PENDAHULUAN

1.1 Latar Belakang

Pada laporan neraca gas bumi Indonesia oleh Kementerian Energi dan
Sumber Daya Mineral tahun 2017 gas bumi merupakan energi primer ketiga yang
paling banyak digunakan di dalam negeri setelah minyak bumi dan batubara.
Untuk itu gas bumi pemegang peranan penting dalam kebijakan bauran energi di
Indonesia. Pemerintah secara agresif terus mendorong pemanfaatan gas bumi
domestik, diantaranya melalui pembangunan infrastruktur gas bumi untuk
menstimulasi industri dalam negeri dan menjaga lingkungan hidup yang lebih
bersih.

Kebutuhan gas bumi domestik terus mengalami pertumbuhan seiring dengan
pertumbuhan ekonomi, jumlah penduduk dan perubahan pola konsumsi energi
dan prefensi konsumen. Dalam rangka pemenuhan kebutuhan tersebut pemerintah
terus berupaya meningkatkan pasokan gas bumi domestik melalui peningkatan
eksplorasi dan optimalisasi produk dari lapangan eksisting dan tidak
memperpanjang kontrak — kontrak ekspor gas bumi jangka panjang yang berakhir
(ESDM, 2017).

Pencapaian produksi migas tahun 2018 merupakan hasil dari upaya menahan
laju penurunan produksi alami sebesar 3-5% per-tahun melalui kegiatan
pengeboran pengembangan, terjadinya penurunan produksi migas pada tahun
2016 sampai 2018 dikarenakan kegiatan pengeboran, kerja ulang dan perawatan
sumur yang tidak sesuai target (ESDM, 2017).
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Gambar 1. 1 Laju Penurunan Produksi Gas Tahun 2008 — 2018

Sumber : (Laporan Tahunan SKK Migas, 2018)

Gambar 1.1 menjelaskan laporan SKK Migas tentang laju penurunan
produksi gas yang menyebabkan rendahnya kontribusi produksi dari kegiatan



pengeboran pengembangan dalam upaya menahan laju penurunan produksi
alamianh.

Permintaan gas bumi sektor industri di wilayah Jawa Timur saat ini mencapai
400 MMSCFD dan akan terus meningkat ditahun yang akan datang, sedangkan
pasokan cenderung turun dari 170 MMSCFD pada tahun ini, dimana terdapat
defisit gas bumi sebesar 233 MMSCFD dan 382 MMSCFD pada tahun 2008 dan
2011, namun untuk wilayah Jawa Timur masih diindikasikan adanya sumber
pasok baru dari wilayah Cepu dan dari lapangan Bukit Tua. Jawa Timur juga
mengalami defisit sebesar 30 MMSCFD.

Salah satu proses gas yang masih dikembangkan dan sudah banyak
digunakan adalah LNG. Indonesia masuk sebagai 5 negara terbesar eksportir LNG
pada tahun 2017. Asia pasifik memiliki 94 % dari cadangan gas dunia. Indonesia
memiliki 1,53%. Direktur Jenderal Minyak dan Gas Bumi Kementerian Energi
dan Sumber Daya Mineral Djoko Siswanto mengatakan bahwa Indonesia masih
memiliki cadangan gas alam cair / LNG sebesar 135,55 (TSCF) di seluruh
Indonesia. Pasokan LNG saat ini diprioritaskan untuk memenuhi kebutuhan LNG
domestik, sesuai dengan peraturan menteri ESDM Nomor 06 tahun 2016,
kedepannya pasokan LNG untuk pembeli domestik terus meningkat seiring
dengan beroperasinya pembangkit — pembangkit listrik PLN pada proyek 35GW
(CNBC, 2019).
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Gambar 1. 2 Pemanfaatan Gas Bumi Indonesia

Sumber : (Laporan Tahunan SKK Migas, 2018)



Gambar 1.2 Menjelaskan persentase pemanfaatan gas bumi yang ada di
Indonesia. Dalam diagram menunjukkan bahwa LNG merupakan gas yang paling
besar pemanfaatannya dibandingkan dengan gas lainnya.

Dari beberapa kondisi tersebut, yaitu kebutuhan gas bumi domestik yang
semakin meningkat namun terjadi penurunan produksi maka dibangunlah sebuah
fasilitas yang dapat menunjang produksi gas LNG pada daerah yang memiliki
demand yang tinggi dan lokasi yang strategis. PT Pelabuhan Indonesia (Pelindo)
11 siap memulai pembangunan terminal LNG di Terminal Teluk Lamong,
Pelabuhan Tanjung Perak, Surabaya, sebagai bagian dari ekspansi bisnis layanan
terminal pendukung industri minyak dan gas (Ekonomi Bisnis, 2019).

Pada proses operasi LNG di Terminal Teluk Lamong terdapat di area yang
berdekatan dengan proses bongkar kapal bulk carrier. Berdasarkan penelitian —
penelitian yang sudah ada, bahwa proses pasok LNG memiliki sistem yang tidak
sederhana. Mulai dari distribusi sampai dengan proses regasifikasi. Salah satu
proses yang sangat penting adalah ship-to-ship transfer.

Pada layanan bongkar curah kering, PT Terminal Teluk Lamong juga
menyiapkan peralatan bongkar yang berkapasitas besar, didukung dengan
conveyor belt sepanjang 1,2 km dari dermaga ke gudang dan silo. Setelah
melakukan uji coba secara lengkap pada Maret 2017, fasilitas curah kering
Terminal Teluk Lamong telah siap melayani kapal-kapal curah berukuran
“raksasa”. Pada dermaga curah kering, Terminal Teluk Lamong menyediakan dua
unit GSU (Grab Ship Unloader) dengan kapasitas 2000 ton/jam, per unit. Artinya,
secara kapasitas, Terminal Teluk Lamong mampu membongkar 24.000 ton/hari.
Kapasitas yang sangat besar dibandingkan dengan kondisi terminal yang ada di
Indonesia sebelumnya. Bahkan, Terminal Teluk Lamong berpotensi menjadi
terminal curah kering dengan kapasitas terbesar se-Asia Tenggara (Pelindo 1l1
,2017).
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Sumber : (Laporan Pelabuhan Indonesia 111, 2018)



Gambar 1.3 Merupakan layout pelabuhan Teluk Lamong. Proses ship-to-
ship transfer LNG pada Terminal Teluk Lamong memiliki risiko yang besar yang
dapat berdampak pada proses bongkar kapal bulk carrier di sekitar area operasi.

Untuk itu dalam penelitiaan ini akan dilakukan penilaian risiko terhadap
proses Ship-to-ship transfer LNG ke Floating Storage Unit dengan hazard
identification menggunakan metode System Theoretic Process Analysis.
Kemudian untuk menghitung frekuensi akan menggunakan metode Fault Tree
Analysis and Event Tree Analysis, dan juga perhitungan konsekuensi
menggunakan metode Dow’s Fire Explosion Index (F&EI) untuk mengetahui
seberapa besar dampak bahaya yang akan terjadi, selain metode tersebut juga
dilakukan penilaian dengan menggunakan fire modelling. Dalam penilaian risiko
ini dilakukan untuk mengetahui risiko bahaya apa saja yang dapat terjadi saat
proses untuk meminimalisir risiko yang ada.

1.2 Rumusan Masalah
Dari latar belakang diatas didapatkan rumusan masalah supaya bahasan lebih
terarah:

1. Bagaimana mengidentifikasi bahaya yang dapat terjadi pada proses Ship-to-
ship transfer LNG dari kapal LNG menuju Floating Storage Unit
menggunakan metode HAZOP (Hazard and Operability) dan STPA
(Systems Theoretic Process Analysis)?

2. Bagaimana melakukan analisis frekuensi kejadian dari kegagalan sistem
menggunakan metode Fault Tree Analysis and Event Tree Analysis?

3. Bagaimana melakukan analisis konsekuensi dampak kebakaran terhadap
proses yang terjadi disekitar sistem menggunakan Dow’s Fire Explosion
Index (F&EI) dan metode Fire Modelling?

4. Bagaimana mengetahui level risiko menggunakan Risk Matrix dengan
standar UK — HSE dan F-N Curve?

5. Bagaimana mitigasi yang harus dilakukan jika level risiko yang didapat dari
representasi bahaya tidak diterima?

1.3 Batasan Masalah
Dari masalah yang ada dapat diketahui batasan masalah supaya pembahasan
lebih terarah:

1. Analisis dilakukan pada proses Ship-to-ship transfer LNG antara kapal LNG
dan Floating Storage Unit.

2. Analisis konsekuensi yang diteliti adalah potensi kebakaran dan ledakan
yang dapat terjadi selama proses Ship-to-ship transfer LNG beserta
kebocoran flexible hose juga proses unloading kapal bulk carrier.

3. Analisis konsekuensi tidak memperhatikan faktor manusia atau human error.



1.4 Tujuan

Dari rumusan masalah diatas dapat diketahui tujuan sebagai berikut:

Mengidentifikasi bahaya yang dapat terjadi pada proses Ship-to-ship transfer
LNG dari Kapal LNG menuju Floating Storage Unit menggunakan metode
HAZOP (Hazard and Operability) dan STPA (Systems Theoretic Process
Analysis).

Melakukan analisis frekuensi kejadian dari kegagalan sistem menggunakan
metode Fault Tree Analysis and Event Tree Analysis.

Melakukan analisis konsekuensi dampak kebakaran terhadap proses yang
terjadi disekitar sistem menggunakan Dow’s Fire Explosion Index (F&EI)
dan metode Fire Modelling.

Merepresentasikan risiko dengan memetakan hasil analisis frekuensi &
konsekuensi kedalam F-N curve yang mengacu pada standar UK — HSE.
Melakukan mitigasi menggunakan metode Layers of Protection Analysis jika
hazard berada pada level risiko yang tidak dapat diterima.

1.5 Manfaat

2.

3.

Dari tujuan diatas didapatkan manfaat seperti berikut:

Mengetahui risiko bahaya yang dapat terjadi pada saat proses Ship-to-ship
transfer LNG dari Kapal LNG menuju Floating Storage Unit yang dapat
berdampak pada proses loading and unloading bulk carrier.

Mengetahui metode penilaian risiko yang compatible untuk proses Ship-to-
ship transfer LNG.

Mengetahui cara mitigasi yang tepat ketika risiko melebihi level toleransi.
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TINJAUAN PUSTAKA

2.1 PT Terminal Teluk Lamong

Indonesia merupakan negara kepulauan yang mana terbentang luas perairan
laut di seluruh Indonesia. Salah satu bisnis yang sedang berkembang saat ini adalah
Pelabuhan. Sudah banyak berdiri pelabuhan di Indonesia yang dapat menunjang dan
memanfatkan potensi laut Indonesia. Salah satu pelabuhan yang sedang berkembang
saat ini di Indonesia adalah Terminal Teluk Lamong.

PHASE PENEANGUNAR TERNINAL TELUK LANONG
N Maasr -HIAllt
S

3,—# s g SRS :
Gambar 2. 1 Peta Pelabuhan Terminal Teluk Lamong

Sumber : (Laporan Pelabuhan Indonesia 111, 2018)

Gambar 2.1 menjelaskan tentang peta pelabuhan dan letak industri Terminal
Teluk Lamong. Teluk Lamong sendiri memiliki pengembangan perusahaan. Ada
lima fase pengembangan perusahaan yaitu:

1. Tahap pengembangan awal pada 2013 hingga 2014, yang merupakan tahap
awal pendirian perusahaan.

2. Mengembangkan fase pemimpin industri pada 2015 hingga 2016, yang
merupakan fase pengembangan untuk menjadi perusahaan yang efisien dan
ramah lingkungan.

3. Fase pemimpin industri yang muncul pada 2017 hingga 2021, yang
merupakan fase di mana Terminal Teluk Lamong terus mengembangkan
bisnisnya.



4. Fase pemimpin industri pada tahun 2022 hingga 2026, di mana Perusahaan
terus mengembangkan fase ketiga untuk mencapai target menjadi terminal
terkemuka di industri pelabuhan.

5. Fase terakhir dari fase pengembangan Perusahaan adalah formulir 2027
hingga 2030, di mana Terminal Teluk Lamong menjadi terminal kelas dunia
yang menjadi tolok ukur untuk terminal lain di dunia.

Tidak dapat dihindari untuk mengatakan bahwa pengoperasian Terminal
Teluk Lamong telah membawa banyak kemajuan bagi Jawa Timur dan bangsa.
Prestasi perusahaan cenderung positif setelah upaya memprioritaskan layanan yang
sesuai dengan kebutuhan konsumen secara konsisten dilakukan untuk bersaing
dipasar global. Saat ini, Terminal Teluk Lamong menjadi penggerak utama bagi
perekonomian regional dan nasional yang menyediakan layanan terpadu untuk
distribusi barang yang lebih cepat dan lebih aman ke dan dari bagian timur Indonesia.
Ini juga akan memperkuat posisi Indonesia sebagai poros maritim dunia.

Salah satu aktivitas yang ada di Teluk Lamong adalah rantai pasok LNG.
Rantai pasok LNG adalah salah satu kegiatan yang cukup penting bagi Teluk
Lamong. Proses yang harus disoroti adalah saat ship-to-ship transfer LNG dari kapal
LNG menuju FSU (Floating Storage Unit), karena terdapat aktivitas lain yang berada
di tempat yang sama, yaitu unloadig bulk carrier.

2.2 LNG (Liquefied Natural Gas)

Menurut Teuku Riefky dalam tesisnya menyebutkan Liquefied Natural Gas
merupakan gas alam yang telah mengalami proses penghilangan pengotor yang
kemudian dicairkan sampai suhu mencapai -1600C dan memiliki volume yang lebih
kecil 600 kali lipat dibandingkan pada saat dalam bentuk gas. LNG ini bersifat tidak
berbau, tidak berwarna, dan tidak korosif.

2.3 Ship-to-ship transfer LNG

Peraturan Pemerintah Republik Indonesia No. 82 Tahun 1999 Tentang
Angkutan di Perairan, Pasal 44 ayat (1) menyebutkan tentang pengertian Ship-to-ship
transfer. Ship-to-ship Transfer adalah kegiatan pemindahan langsung muatan gas,
cair, ataupun padat dari suatu kapal ke kapal lainnya. Kegiatan jasa pelayanan alih
muat dari kapal ke kapal adalah bagian dari kegiatan bongkar muat barang atau
pemindahan suatu barang yang dilakukan dari suatu kapal ke kapal lain.

Metode tradisional dan canggih telah digunakan untuk mengidentifikasi
potensi bahaya atau untuk mengatasi kemungkinan skenario kecelakaan sehingga
merupakan langkah pertama untuk melakukan analisis risiko dengan penyebab tujuan
untuk mengurangi probabilitas kecelakaan (Stavrou and Ventikos, 2014)

2.4 Teori Api

Menurut NFPA (National Fire Protection Association) api adalah hasil dari
proses oksidasi yang merupakan penggabungan oksigen dan zat lain yang terjadi
dengan sangat cepat sehingga cahaya panas dan suara dilepaskan pada saat yang
bersamaan dengan temperatur dan tekanan tertentu. Dalam penjelasan terdahulu,
untuk mendeskripsikan api digunakan istilah segitiga api yang terdiri dari bahan



bakar, oksigen dan panas namun pada masa ini telah ditambahkan komponen keempat
yakni reaksi berantai tanpa hambatan. Teori segitiga api ditambahkan satu komponen
yakni reaksi kimia tanpa berantai (energi reaksi eksotermis yang cukup untuk
menghasilkan nyala api) yang membentuk tetrahedron api. Dalam pencegahan dan
pemadaman api, harus dilakukan pemusnahan terhadap keempat komponen ini
sehingga manajemen risiko yang dilakukan dapat berfokus pada pemicu terjadinya
api. Pada penelitian yang dilakukan pada tugas akhir ini akan menganalisis indeks
bahaya dari kebakaran dan ledakan juga melakukan sebuah pemodelan dengan
software.

2.5 Bahaya Kebakaran
Berbagai macam jenis bahaya kebakaran dan ledakan yang dapat terjadi di
industri hidrokarbon diantaranya adalah sebagai berikut:

25.1 Jet Fire

Kejadian kebakaran jet fire sering terjadi pada industri hidrokarbon yang
menangani minyak dan gas yang teradi akibat kejadian kebocoran gas ditambahkan
dengan penyalaan api secara langsung. Jet fire cenderung terjadi pada suatu tempat
yang terbatas namun bersifat destruktif pada benda-benda disekitranya. Pada
umumnya kebakaran jet fire memiliki laju perpindahan panas diatas 200 kW/m? pada
benda-benda disekitar terjadinya jet fire (Nolan, 2011).

2.5.2 Flash Fire

Kejadian kebakaran flash fire adalah kejadian dimana pada saat terjadi kebocoran
gas tidak terjadi penyalaan api langsung sehingga uap yang bersifat mudah terbakar
terlebih dahulu tersebar oleh udara sekitar dan ventilasi alami. Kejadian flash fire
pada umumnya tidak menyebabkan korban jiwa secara ataupun kefatalan langsung
namun dapat menyebabkan kerusakan struktur dan dapat mengindikasikan kejadian
jet fire jika tidak ada penanganan secara langsung. Flash fire direpresentasikan
dengan tingkat LEL (Lower Explosive Limit) suatu daerah yang mengalami
kebocoran gas (Nolan, 2011).

2.5.3 Pool Fire

Kejadian kebakaran pool fire hampir sama dengan jet fire namum memiliki tingkat
konvektifitas yang lebih rendah dan bersifat horizontal yang menyala pada bahan
bakar hidrokarbon yang menguap. Kebakaran pool fire memiliki laju perpindahan
panas 30-50 kw/m2.

2.5.4  Gas Dispersion

Gas Dispersion dapat disebabkan oleh kebocoran gas pada pipa atau komponen
lainnya. Kecelakaan kerja ini mungkin terjadi jika kondisi gas yang mengalir dalam
kondisi tekanan tinggi. Kerusakan yang ditimbulkan dari gas dispersion umumnya
berdampak pada kesehatan manusia karena kandungan oksigen yang ada
terkontaminasi dengan kebocoran gas yang terjadi.



2.5.5 Vapor Cloud Explosion (VCE)

Kejadian ledakan VCE adalah kejadian dimana penyalaan pada gas atau uap yang
mudah terbakar yang terjadi pada keadaan terbuka. Tingkat ledakan di tentukan dari
kecepatan api dan ledakan. Kejadian VCE pada umumnya terjadi pada tempat terbuka
dengan tekanan berlebih diciptakan oleh pembakaran campuran gas dan udara,
kecepatan api dapat mencapai lebih dari 2000 m/s didepan tempat terjadinya ledakan.
Gelombang ledakan tergantung dari aspek ledakan dapat berupa besarnya ledakan
dan tekanan pada tempat kejadian ledakan yang kecepatan apinya dapat mencapai 40-
400 m/s yang dideskripsikan dengan representasi trapesium atau segitiga dibelakang
tempat kejadian ledakan. Tekanan berlebih yang terjadi pada kejadian ledakan VCE
pada umumnya ditentukan dengan massa gas di udara dan massa TNT dan tingkat
tekanan VCE untuk memprediksi tekanan berlebih. Pada kejadian terdahulu, VCE
yang terjadi pada umumnya terjadi dengan tingkat tekanan hingga 2.0 bar dan pada
keadaan minimum 0.2 bar. Pada kejadian VCE yang di teliti pada umumnya
melibatkan 100 kg gas mudah terbakar yang terpapar di udara.

2.6 Penilaian Risiko

Penilaian risiko merupakan suatu aktivitas yang dilaksanakan untuk
memperkirakan suatu risiko dari situasi yang bisa didefinisikan dengan jelas ataupun
potensi dari suatu ancaman atau bahaya baik secara kuantitatif atau kualitatif.
Penilaian risiko juga bisa diartikan sebagai suatu proses pemeriksaan keamanan
dengan suatu struktur tertentu, pembuatan suatu rekomendasi khusus, dan
rekomendasi pengambilan keputusan dalam suatu proyek dengan menggunakan
analisis risiko, perkiraan risiko, dan informasi lain yang memiliki potensi untuk
mempengaruhi keputusan. Secara sistematis, risiko dapat dirumuskan sebagai hasil
perkalian dari frekuensi dan konsekuensi.

Risk = event likelihood x event concequence

Langkah awal melakukan penilaian risiko adalah dengan mengidentifikasi bahaya
apa yang berpotensi untuk terjadi, serta dampak dari bahaya tersebut (konsekuensi).
Suatu bahaya dapat berdampak terhadap beberapa aspek seperti lingkungan,
ekonomi, sosial dan lain-lain. Selanjutnya adalah menghitung berapa banyak kejadian
tersebut dapat terjadi per satuan waktu (frekuensi). Penilaian risiko dilakukan dengan
tujuan untuk menilai apakah suatu risiko dapat diterima atau tidak, dan jika tidak
dapat dilakukan mitigasi untuk mengurangi tingkat risiko tersebut.

2.7 Hazard Identification

Bahaya diartikan sebagai potensi dari rangkaian sebuah kejadian untuk
muncul dan menimbulkan kerusakan atau kerugian. Jika salah satu bagian dari rantai
kejadian hilang, maka suatu kejadian tidak akan terjadi.

Hazard atau bahaya adalah keadaan, situasi dan kejadian yang memiliki
kemungkinan potensial untuk melukai manusia atau kondisi ketidakseimbangan fisik
atau mental yang diketahui asal usulnya dari dan atau bertambah lebih buruk
dikarenakan pekerjaan-pekerjaan ataupun keadaan yang ada kaitannya dengan
beberapa pekerjaan (Fitria, 2018).
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Identifikasi bahaya bermula dari menganalisis fungsi suatu sistem beserta
proses dari sebuah sistem tersebut lalu mengindentifikasi potensi bahaya yang dapat
terjadi pada sebuah sistem dan sebuah proses tersebut yang dapat menimbulkan
sebuah risiko ataupun kerugian. Proses mengidentifkasi bahaya dapat dilakukan
dengan berbagai metode seperti Hazid, Hazop, Fmea, What If Analysis dan lainnya.
Metode yang digunakan untuk menganalisis bahaya pada tugas akhir ini adalah
HAZOP dan System Theoretic Process Analysis (STPA).

2.7.1 HAZOP (Hazard and Operability)

Hazard and operability study (HAZOPS) digunakan untuk mengidentifikasi
permasalahan dan operasional proses yang dapat mempengaruhi efisiensi produk dan
keselamatan. HAZOP merupakan metode identifikasi yang berlangsung. HAZOP
mempelajari tahapan untuk mengidentifikasi penyimpangan yang dapat terjadi dari
kondisi normal. Berikut adalah istilah terminologi yang sering ditemukan pada
pelaksanaan HAZOP (BS IEC 61882, 2001) :

a. Deviation (Penyimpangan). Adalah kata kunci kombinasi yang sedang
diterapkan. (merupakan gabungan dari guide words dan parameters).

b. Cause (Penyebab). Adalah penyebab yang kemungkinan besar akan
mengakibatkan terjadinya penyimpangan.

c. Consequence (Akibat/konsekuensi). Adalah suatu akibat dari suatu kejadian
yang biasanya diekspresikan sebagai kerugian dari suatu kejadian atau resiko.
Dalam menentukan consequence tidak boleh melakukan batasan kerena hal
tersebut bias merugikan pelaksanaan penelitian.

d. Safeguard (Usaha Perlindungan). Adanya perlengkapan pencegahan yang
mencegah penyebab atau usaha perlindungan terhadap konsekuensi kerugian
akan di dokumentasikan pada kolom ini. Safeguards juga memberikan informasi
pada operator tentang pemyimpangan yang terjadi dan juga untuk memperkecil
akibat.

e. Action (Tindakan yang Dilakukan). Apabila suatu penyebab dipercaya akan
mengakibatkan konsekuensi negatif, harus diputuskan tindakan apa yang harus
dilakukan. Tindakan dibagi menjadi dua kelompok, yaitu tindakan yang
mengurangi atau menghilangkan penyebab dan tindakan yang menghilangkan
akibat (konsekuensi). Sedangkan apa yang terlebih dahulu diputuskan, hal ini
tidak selalu memungkinkan, terutama ketika berhadapan dengan kerusakan
peralatan. Namun, pertama selalu diusahakan untuk menyingkirkan
penyebabnya, dan hanya dibagian mana perlu mengurangi konsekuensi.

f.  Node (Titik Studi). Merupakan pemisahan suatu unit proses menjadi beberapa

bagian agar studi dapat dilakukan lebih terorganisir. Titik studi bertujuan untuk

membantu dalam menguraikan dan mempelajari suatu bagian proses.

Severity, Merupakan tingkat keparahan yang diperkirakan dapat terjadi.

Likelihood adalah kemungkinan terjadinya konsekuensi dengan sistem

pengaman yang ada.

s e
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i. Risk merupakan kombinasi kemungkinan likelihood dan severity.

2.7.2 STPA (System Theoretic Process Analysis)

Teknik analisis bahaya saat ini dimulai dari desain yang lengkap dan
mengasumsikan bahwa kecelakaan disebabkan oleh kegagalan komponen. Karena
penyebab utama kecelakaan dalam sistem lama adalah kegagalan komponen, teknik
analisis bahaya dan teknik desain keselamatan berfokus pada pengidentifikasian
komponen penting dan mencegah kegagalannya (meningkatkan integritas komponen)
atau memberikan redundansi untuk mengurangi dampak kegagalan.

Ada beberapa keterbatasan dari pendekatan ini. Salah satu masalah utama
adalah bahwa teknik analisis bahaya yang paling umum seperti FTA atau FMECA,
bekerja pada desain yang ada. Oleh karena itu, banyak upaya membuktikan bahwa
desain yang ada lebih aman daripada desain bangunan yang baru. Tetapi desain
sistem menjadi sangat kompleks sehingga menunggu sampai desain cukup matang
untuk melakukan analisis keselamatan. Satu-satunya pendekatan desain aman yang
praktis dan hemat biaya dalam sistem ini adalah merancang keselamatan sejak awal.
Dalam desain yang mengacu pada keselamatan dibutuhkan informasi untuk
menganalisis secara keseluruhan. Diperlukan pendekatan baru untuk analisis bahaya,
yang harus bisa menganalisis model kualitas yang luas. Keuntungan penting dari
teknik ini adalah dapat digunakan untuk mendorong keputusan desain paling awal
dan kemudian dilanjutkan secara paralel dengan memastikan keputusan desain dan
penyempurnaan desain (Sultana, 2019).

A. Meninjau bahaya dari sistem dan tingkat kendala keamanan sistem

Tahap awal adalah mengidentifikasi kecelakaan atau kejadian kerugian yang
tidak dapat diterima, seperti kehilangan kendaraan, korban jiwa, atau kehilangan misi
atau peralatan, dan kemudian mendefinisikan keadaan berbahaya dalam sistem yang
akan memungkinkan kecelakaan ini terjadi. Bahaya tersebut kemudian diterjemahkan
ke dalam batasan keselamatan pada status dan perilaku sistem sehingga akan
mencegah terjadinya kondisi berbahaya. Meskipun langkah pertama STPA serupa
dengan yang dilakukan dalam teknik analisis bahaya lainnya, langkah-langkah
selanjutnya menyediakan kerangka kerja yang ketat untuk melakukan apa yang tidak
dilakukan oleh metode lama.

Hazard Description Causal Factor Safety Constraint

Gambar 2. 2 Lembar kerja langkah pertama system theoretic process analysis

Sumber : (Sandia National Laboratories, 2016)
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B. Menentukan struktur kontrol keselamatan

Setelah bahaya yang akan dinilai telah ditinjau, analisis mengembangkan
diagram struktur kontrol keselamatan sistem. Gambar dibawah menunjukkan
diagram struktur kontrol design military system. Setiap node dalam grafik adalah
komponen manusia atau mesin dalam sistem sosio-teknis. Garis penghubung
menunjukkan tindakan kontrol yang digunakan untuk menegakkan batasan
keselamatan pada sistem dan umpan balik yang memberikan informasi kepada
entitas pengendali.

Pilot In Command (PIC)

Maintain alreraft contral.

.
= Maneuver alreraft to avold termainfobstacles,
*+ Share position with other aircraft in the airspace. Process model Frocess Mode| of
+  Avoid or counter enemy attacks of Areraft AfC Compuzer
¥ ’ | Systems
* Manitor aircraft systems,
. ;ﬂanaged |Itﬂ and power th:outsl1out mission, prgfc:?;;ﬂgfel process Model of
*+  Respond to emergency situations. lssi PV Systems
* Manage internal and external communications. Environment
+ Navigate aircraft to mission destination e
.

Manitor enviranment for threats

M

Pilot Vehicle Interface (Hardware and Software)

+ Provide control interface between pllot and alrcraft systems, Pracess model
*  Provide feedback for the pilot to control the aircraft systems. of Aircraft
BE Integrate sensor feedback to initiate warnings, cautions, and
advisories, Progess Model of
A/C Computer
Lystems
Aircraft Software Enabled Controllers
Flight Control Engine Mission
Computer Controller Processor
* Implement PIC commands. Bracess Modal Process
+ Maonitor Alreraft sensor feedback of Aireraft and Model of
* Interpret sensor information. subsystems Pilot Input
*  Keep aircraft within operational flight envelope.
Aircraft Hardware
Mission Flight Electrical . F‘"E“t Fuel Engine Communications
Equipment Sensors rhuators
*  Control
> Feedback

Gambar 2. 3 Contoh kontrol struktur sistem
Sumber : (Song, 2012)
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C. Mengidentifikasi tindakan kontrol yang berpotensi tidak dapat diterima

Setelah struktur kontrol sistem ditetapkan, langkah selanjutnya adalah
menentukan bagaimana sistem yang dikendalikan dapat masuk ke kondisi berbahaya.
Keadaan berbahaya adalah keadaan yang melanggar batasan keselamatan yang
ditentukan untuk sistem. STPA memandang berbahaya sebagai akibat dari kontrol
yang tidak efektif. Oleh karena itu, penilaian dilanjutkan dengan mengidentifikasi
tindakan kontrol yang berpotensi tidak memadai. Kontrol yang tidak memadai jatuh
ke dalam empat kategori umum berikut:

1. Tindakan kontrol yang diperlukan untuk menjaga keselamatan tidak disediakan.

2. Tindakan kontrol yang salah atau tidak aman disediakan namun menyebabkan
kerugian.

3. Tindakan kontrol yang berpotensi benar atau memadai diberikan terlalu dini,
terlambat, atau tidak berurutan.

4. Tindakan kontrol yang benar dihentikan terlalu cepat.

Tindakan kontrol mungkin diperlukan untuk menangani kegagalan
komponen, gangguan lingkungan, atau interaksi disfungsional diantara komponen.
Tindakan kontrol yang salah atau tidak aman juga dapat menyebabkan perilaku atau
interaksi yang tidak berfungsi diantara komponen. Perhatikan bahwa tindakan kontrol
yang tidak memadai ini mungkin ada atau tidak ada dalam sistem yang sebenarnya.
Ini adalah hipotesis yang harus dikonfirmasi atau ditolak berdasarkan investigasi
terhadap perilaku sistem seperti yang telah dirancang dan dibangun. Untuk
memastikan penilaian yang lengkap, setiap tindakan kontrol harus diselidiki secara
bergantian.

Control Action Hazardous Control Actions

Not providing Providing Wrong timing Stopped too
causes hazard | causes hazard | or order causes | soon or applied
hazard too long

Gambar 2. 4 Lembar kerja langkah ketiga system theoritic process anlysis
Sumber : (Sandia National Laboratories, 2016)

D. Menentukan bagaimana tindakan kontrol untuk yang berpotensi tidak dapat
diterima supaya bisa mewujudkan sistem dan mengembangkan mitigasi

Langkah penilaian sebelumnya akan menghasilkan serangkaian tindakan kontrol
yang berpotensi tidak dapat diterima. Jika ada dalam sistem, tindakan kontrol yang
tidak memadai ini akan ada pada sistem dan menimbulkan bahaya.
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STPA bekerja pada diagram kontrol fungsional dan dipandu oleh serangkaian
kelemahan loop kontrol generik. Karena kecelakaan terjadi karena kontrol yang tidak
memadai dan penegakan kendala keselamatan, proses yang mengarah pada
kecelakaan dapat dipahami dalam hal kekurangan dalam pengembangan sistem dan
struktur kontrol operasi sistem yang ada selama desain, implementasi, produksi, dan
operasi. Kelemahan ini dapat diklasifikasikan dan digunakan selama analisis
kecelakaan untuk membantu mengidentifikasi semua faktor yang terlibat dalam
kecelakaan atau selama analisis bahaya dan kegiatan pencegahan kecelakaan lainnya.

Plict In Command

1

e | Instrument |
Flight Navigation CAA Mission
Contrais Systems l CANS | P AN L

. e [ ~

T ETE A : ! : ——
v i '
> al it g | : : Iom ni ‘e
c ' qH PSSO NI ST . !
R N B | H '
ifid 0y : ¥
| vl I rx 4

Engino e . P S— * Mission Processor
Cootroller |} FCC | -
$: ¥ g

Awrcraft Hardware Systems ‘

Gambar 2. 5 Contoh struktur kontrol
Sumber : (Song, 2012)

Faktor-faktor umum yang sama ini berlaku pada setiap tingkat struktur
kontrol keamanan, tetapi interpretasi (aplikasi) dari faktor disetiap tingkat mungkin
berbeda. Untuk semua faktor, pada setiap titik dalam lingkaran kontrol di mana
manusia atau organisasi terlibat, perlu untuk mengevaluasi konteks di mana
keputusan dibuat untuk memahami jenis dan alasan keputusan yang berpotensi tidak
aman untuk dibuat dan untuk kontrol desain atau langkah-langkah mitigasi untuknya
(Sultana, 2019).

2.8 Analisis Frekuensi

Analisis frekuensi merupakan langkah untuk mengetahui seberapa sering
risiko bahaya akan terjadi. Banyak sekali metode yang bisa dilakuakn untuk
menghitung frekuensi, salah satunya adalah metode Fault Tree Analysis dan Event
Tree Analysis.

2.8.1 Fault Tree Analysis dan Event Tree Analysis

Metode kualitatif sekaligus kuantitatif yang digunakan untuk menentukan
kemungkinan penyebab kegagalan dari suatu kejadian menggunakan gerbang logika
dan pohon kegagalan yang merupakan tampilan dari pemodelan berbagai komplikasi
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kejadian kegagalan suatu komponen yang dapat mengakibatkan kegagalan suatu
sistem adalah metode FTA (Fault Tree Analysis). Metode FTA digunakan untuk
menganalisis factor-faktor yang berpotensi dapat menjadi penyebab pada suat
persitiwa yang direpresentasikan dengan pohon diagram kegagalan yang
menggambarkan kejadian, frekuensi kejadian beserta sistem faktor hubungan yang
menghubungkan kejadian satu dengan kejadian yang lain yang digambarkan dengan
notasi. Contoh diagram FTA dan beberapa jenis notasi beserta deskripsinya dapat
dilihat pada gambar dibawah ini.

Top Event
|

I
Top Event

Gambar 2. 6 Contoh Diagram Fault Tree Analysis

Sumber : (Artana,2013)
Tabel 2. 1 Simbol Pada Diagram Kegagalan

Symbol Meaning Description
Logic gate AND The output event
happens only if all input
events happen

Logic gate OR The output event occurs
if any of the input events
happen

Basic event Failure of a component
that has no identifiable
primary cause. It is the
highest level of detail in
the tree

(dilanjutkan pada tabel selanjutnya)
16



(lanjutan halaman sebelumnya)

Undeveloped event Failure of a component
with a primary cause
undeveloped because of
lack of information

Intermediate event A fault event that occurs
because of one or more
antecedents causes acting
through logis gates

Sumber : (1SO 31.010 :2010)

Pada gambar 2.2 merupakan contoh hasil dari Fault Tree Analysis dari
sebuah penilaian risiko potensi kebakaran dan ledakan pada floating storage
regasification unit. Kemudian hasil frekuensi kejadian utama dari FTA dianalisis
kembali dengan metode pohon kejadian ETA (Event Tree Analysis) yang digunakan
untuk menganalisis kemungkinan dari berbagai sistem. Hasil dari analisis ETA
adalah serangkaian urutan kemungkinan kegagalan yang dapat menyebabkan
konsekuensi bahaya dengan proses menentukan kejadian mula, mengidentifikasi
rangkaian komponen yang berpotensi menyebabkan kejadian terjadi (Kusuma, 2018).

p=02% BLEVE
Imnudiate Temtion 440E-03

p= 09 p=05 UCVE
(Gas Release Delayed Igmntion 54E-03

1,760E-02
Flash Frre
p=05 SE-03
No Immudiate Igintion

p=1075 No Igntion Raffinate-] Release
p= 01 132E-03

Gambar 2. 7 Contoh Diagram Event Tree Analysis
Sumber : (Putu, 2018)

2.9 Analisis Konsekuensi

Analisis konsekuensi adalah analisis dampak yang dapat terjadi dikarenakan
sebuah potensi bahaya. Pada tugas akhir ini dampak dari konsekuensi tubbrukan
kapal LNG dengan FSRU. Metode yang digunakan adalah Dow’s Fire and Explosion
Index.
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2.9.1 Dow’s Fire and Explosion Index

Metode Dow Fire and Explosion Index (DFEI) adalah metode semi-
kuantitatif yang merepresentasikan tingkat konsekuensi dari suatu kejadian
berdasarkan sistem bahaya dan sistem material pada suatu unit proses. Adapun alur
dari proses dow adalah sebagai berikut. Tingkat sistem bahaya dihitung berdasarkan
kondisi unit proses dan penanganan suatu material berbahaya. Metode DFEI
diterbitkan oleh AIChE (American Institute of Chemical Engineers) dan telah
dijadikan acuan pada sistem hidrokarbon untuk mengevaluasi potensial dampak
bahaya dan menilai potensi kerugian dari bahaya yang terjadi. Sistem analisis
konsekuensi ini pada umumnya dianalisis dengan langkah-langkah objektif dan
pengukuran kuantitatif berdasarkan data historis, potensi sistem dari bahan yang
diteliti, proses material, kondisi unit proses dan sejauh mana penerapan mitigasi
bahaya yang dilakukan. Tujuan dari sistem DFEI ini adalah untuk menghitung indeks
tingkat bahaya dan perkiraan kerusakan potensial kebakaran dan ledakan secara
realistis. Lalu, mengidentifikasi peralatan yang berkontribusi dalam penyebab dan
eskalasi kejadian kebakaran dan ledakan. Setelah itu melakukan perhitungan
persebaran area api. Kemudian melakukan perhitungan kerugian yang terjadi akibat
kebakaran dan ledakan. Selain itu, dilakukan juga perhitungan factor kerusakan dan
menghitung kehilangan kredit kontrol. Setelah itu dilakukan penentuan MPPD atau
nilai kerugian maksimum atas hilangnya properti dan MPDO atau nilai yang
digunakan untuk merepresentasikan downtime yang merupakan output dari metode
ini. Berikut alur dan metode DFEI (Kusuma, 2018).

Determine material factor

v v
Calculate F1 General Process Calculate F2 Special Process
Hazard Factor Hazard Factor
[ |
¥

Determine Process Unit
Hazard Factor F3 =F1xF2
v
Determine F&EI
F&EI= F3 x Material Factor
v

A4

Calculate Loss Control Credit
Factor=C1x C2x C3

4+ Determine Area of Exposure

v
Determine Replacemnet
Value in Exposure Area
v

Determine Base MPPD  «— Determine Damage Factor 1«
v
»  Determine Actual MPPD
v
Determine MPDO

Gambar 2. 8 Alur Analisis Bahaya Kebakaran dan Ledakan Dow
Sumber: (AIChE, 1994)
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2.9.2 Fire Modelling

Fire Modelling adalah sebuah perangkat lunak yang digunakan untuk
memodelkan konsekuensi dari potensi bahaya yang mungkin terjadi. Perangkat lunak
ini sering digunakan dalam dunia industry seperti perusahaan migas dan perusahaan
kimia. Potensi bahaya yang terdampak ke manusia, gedung, lingkungan sekitar dapat
disimulasikan dengan baik. Pada penelitian kali ini dilakukan menggunakan software
dengan nama ALOHA.

ALOHA adalah perangkat lunak yang digunakan untuk membuat rencana
dan respon kondisi bahaya dari zat kimia, misalnya metana. Perangkat lunak ini dapat
mendeteksi zona ancaman dari bahaya. ALOHA mensimulasikan potensi bahaya dari
toxic vapour, bleve, pool fire, dan vapour cloud expansions.Berikut contoh tampilan
hasil simulasi ALOHA.

# Towc Threat Zone a2 ]

vards
300

100 =% i \
i __ | wind
.

—————

100 o] 711

300! —— - -
200 0 200 400 600
yards

| greater than 1000 ppm (ERPG-3)
greater than 150 ppm (ERPG-2)
[] greater than 50 ppm (ERPG-1)
wind direction confidence lines

Gambar 2. 9 Contoh Hasil Simulasi ALOHA

2. 10 Mitigasi

Setelah dilakukan representasi risiko dengan menggunakan F-N curve
maka didapatkan letak zona dari risiko tersebut. Jika risiko tidak dapat
diterima maka perlu dilakukan tindakan mitigasi dengan menggunakan LOPA
(Layer Of Protection Analysis) dan apabila risiko dapat diterima maka tidak
perlu dilakukan mitigasi yang artinya risiko tersebut sangat kecil.

2.10.1 Layer Of Protection Analysis (LOPA)

Dari F-N curve didapatkan representasi risiko dengan input frekuensi dan
konsekuensi. Apabila risiko dalam zona unacceptable maka risiko tidak dapat
diterima. Apabila risiko tidak dapat diterima maka dilakukan mitigasi dengan
menggunakan metode LOPA.
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Dengan menggunakan LOPA risiko dapat dimitigasi dan dapat memberikan
perlindungan dari risiko yang tidak dapat diterima. Tujuan dari LOPA adalah untuk
memastikan bahwa perlindungan untuk megantisipasi risiko yang akan terjadi.
Mitigasi dengan menggunakan Layer Of Protection Analysis dengan menambah
komponen pada sistem yang risikonya tidak dapat diterima agar nilai frekuensi
semakin turun yang disebut Independent Protection Layer (IPL). Penambahan
komponen diantaranya seperti safety valve, pressure alarm, temperature alarm, gas
detector dan penambahan komponen lainnya.

Langkah — langkah dalam menggunakan Layer Of Protection Analysis sebagai
berikut:

1. ldentifikasi skenario.

Identifikasi skenario konsekuensinya biasanya diidentifikasi selama
peninjauan bahaya kualitatif. Jika pada penelitian ini dilakukan dengan
metode Hazard and Operability.

2. Memilih skenario yang tidak dapat diterima.

Skenario yang tidak dapat diterima dilakukan dengan metode System
Theoretic Process Analysis dengan model struktur control.

3. Mengidentifikasi kejadian awal dari skenario.

Mengetahui kemungkinan penyebab yang dapat mengakibatkan skenario
bahaya dapat terjadi.

4. Menentukan frekuensi awal.

Analisis frekuensi pada penelitian kali ini dilakukan dengan metode Fault
Tree Analysis dan Event Tree Analysis.

5. Mengidentifikasi IPL komponen apa saja yang harus ditambahkan.

Dari analisis frekuensi dan konsekuensi yang dilakukan, kemudian dilihat
level risikonya. Jika dibutuhkan mitigasi, kemudian dilakukan identifikasi
kemungkinan alat apa saja yang dapat ditambahkan untuk mengurangi
frekuensi.

6. Memperkirakan risiko dari skenario yang telah dibuat ulang.

Kemudian langkah terakhir diidentifikasi apakah hasil dari penambahan
peralatan terseut sudah berada pada level yang dapat diterima.
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Berikut contoh sheet hasil mitigasi dengan LOPA.:

Scenario Node: Scenario Title:

Number: Risk Level:

Date: Description Probability | Frequency
(per Year)

Consequence

(Description)

Risk Tolerance
Criteria
(Frequency)

Initiating Event
(Frequency)

Enabling Event

Conditional Modifiers (if applicable)

Ignition

Probability

Others

Frequency of Unmittigated Consequence

Independent Protection Layers (IPL) & Probability of Failure on Demand
(PFD)

IPL & PFD

Total PFD for all IPLs

Frequency of Mitigated Consequence

Risk Tolerance Criteria Met (Yes/No):

Action Required
to Meet Risk
Tolerance
Criteria:

Notes:

References:

Gambar 2. 10 Spreedsheet LOPA (Layer Of Protection Analysis)
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“Halaman ini sengaja dikosongkan”
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BAB Il
ALUR PENELITIAN

Untuk memudahkan pengerjaan proposal dan kajian yang dilakukan terarah,
maka dalam pembuatan proposal dilakukan proses yang terstruktur sebagai berikut:

Identifikasi dan Perumusan Masalah

1. Teori Umum
2. Standar — standar ¢
-DNV failure S
-CCPS Studi Literatur
-AIChE Il 1. layout Terminal
-Keandalan Sistem 2. P&ID
Pengumpulan Data 3. Data Fasilitas
4. Data Kegagalan
¢ 5. Matriks Risiko
Hazard ldentification dengan metode HAZOP
dan STPA

<

! |

Analisis konsekuensi
menggunakan metode Dow’s Fire
and Explosion Index dan Fire
Modelling

|

Representasi risiko menggunakan risk matrix
UK -HSE dan F-N curve

Analisis frekuensi dengan metode
Fault Tree Analysis dan Event
Tree Analysis

Apakah risiko diterima? Mitigasi

Kesimpulan

Gambar 3. 1 Flowchart Penelitian
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3.1 Identifikasi dan Perumusan masalah

Tahap pertama yang dilakukan dalam pengerjaan proposal ini adalah identifikasi
dan perumusan masalah. Proses penelitian ini berdasarkan latar belakang masalah,
juga berdasarkan masalah dan tujuan penelitian. Dalam proposal ini masalah utama
adalah bagaimana mengetahui risiko bahaya yang dapat terjadi pada saat proses Ship-
to-ship transfer LNG dari kapal LNG ke Floating Storage Unit terhadap proses
unloading bulk carrier di PT Terminal Teluk Lamong. Untuk itu perlu diketahui apa
saja bahaya yang dapat terjadi selama proses tersebut.

3.2 Studi Literatur

Studi pustaka adalah proses yang dilakukan untuk mencari informasi tentang
masalah yang akan dibahas. Informasi bisa berasal dari penelitian yang sudah pernah
ada, berita — berita yang telah tervalidasi dan hasil tugas akhir yang telah selesai.
Tentunya yang sesuai dengan topik masalah yang akan dibahas dalam proposal ini
yaitu tentang penilaian risiko proses Ship-to-ship transfer LNG. Beberapa literatur
yang saya gunakan adalah DNV failure frequency, CCPS, AIChE, dan buku
keandalan sistem.

3.3 Pengumpulan Data

Pada tugas akhir ini dibutuhkan beberapa data pendukung yang dapat menunjang
proses untuk menyelesaikan tugas akhir. Data yang diperoleh nantinya akan diolah
untuk bisa menjadi acuan penilaian risiko dalam masalah yang telah ditentukan.
Beberapa data yang dibutuhkan seperti Layout terminal, P&ID dari sistem proses
Ship-to-ship transfer LNG, Data fasilitas dan Kondisi unit, Data kebocoran dan
Kegagalan sistem, Matriks risiko Perusahaan, Jumlah dan deskripsi pekerja.

3.4 Hazard identification dengan metode HAZOP dan System Theoretic
Process Analysis

Setelah data sudah terkumpul dilakukan Hazard Identification atau identifikasi
bahaya menggunakan metode HAZOP dan STPA ( System Theoretic Process
Analysis), dimana sistem ini digunakan untuk mengetahui bahaya apa saja yang
mungkin terjadi pada permasalahan yang ada atau kemungkinan penyebab bahaya.
Pada metode HAZOP dilakukan penentuan node dan juga deviasi terlebih dahulu,
setelah itu dilakukan identifikasi bahaya. Hasil bahaya pada HAZOP, kemudian
dilakukan tahap selanjutanya dengan metode STPA yaitu mengidentifikasi tindakan
kontrol dan memproses model variabel. Kemudian setelah itu, mengidentifkasi
tindakan kontrol yang berpotensi tidak aman. Tahap terakhir adalah mengidentifikasi
faktor — faktor penyebab, skenario dan batasan keselamatan komponen.

3.5 Perhitungan frekuensi dengan metode Fault Tree Analysis and Event Tree
Analysis

Analisis atau perhitungan selanjutnya adalah menghitung frekuensi. Perhitungan
frekuensi dilakukan dengan menggunakan metode Fault Tree Analysis and Event
Tree Analysis. Metode ini dilakukan untuk menentukan kemungkinana kegagalan
dari suatu kejadian berdasarkan kemungkinan penyebab dari identifikasi bahaya
sebelumnya. Pada FTA & ETA langkah pertama adalah menentukan frekuensi
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kebocoran pipa dan tangki, frekunesi kebocoran peralatan dan frekuensi kegagalan
sistem. Kemudian menentukan nilai probability of ignition. Dari Immediate ignition,
Delayed ignition dan No ignition.

3.6 Perhitungan konsekuensi dengan menggunakan metode Dow’s Fire and
Explosion Index dan metode Fire Modelling

Setelah mengetahui berapa frekuensi bahaya pada permasalahan yang ada,
kemudian dilakukan perhitungan konsekuensi. Perhitungan konsekuensi dilakukan
dengan menggunakan metode Dow’s Fire and Explosion Index Langkah ini untuk
mengetahui bagaimana dan seberapa besar dampak yang diberikan oleh bahaya yang
mungkin terjadi. Pada metode ini dilakukan penilaian kondisi bahaya unit proses,
nilai “value of exposure”, Maximum Probability Property Damage, Maximum
Probability days Outage. Sedangkan untuk metode fire modelling dilakukan untuk
mengetahui fatalitis yang dapat diterima.

3.7 Pemetaan Risiko

Analisis frekuensi dan konsekuensi yang telah dilakukan perlu digabungkan atau
dilakukan pemetaan. Untuk itu representasi penggabungan dilakukan dengan dua
metode pula, yaitu Risk Matrix dengan metode UK — HSE dan F-N curve.

3.8 Mitigasi

Setelah dilakukan pemetaan risiko akan diketahui apakah risiko tersebut
acceptable atau unacceptable. Ketika risiko unacceptable maka harus dilakukan
mitigasi yang sesuai. Mitigasi yang dilakukan menggunakan Layer of Protection
Analysis (LOPA) apabila risiko tidak dapat diterima maka diberikan Independent
Protection Layer (IPL) dengn penambahan komponen keselamatan.

3.9 Kesimpulan

Hasil yang diharapkan adalah, dapat menentukan bahaya apa saja yang mungkin
terjadi dan bagaimana cara mengatasi juga mencegah bagaimana bahaya tersebut
tidak akan terjadi. Dalam kasus ini permasalahan tentang proses Ship-to-ship transfer
LNG oleh kapal LNG menuju Floating Storage Unit.
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“Halaman ini sengaja dikosongkan”
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BAB IV
DATA PENELITIAN

4.1 Penjelasan Umum

Pada penulisan tugas akhir ini, dibutuhkan beberapa data pendukung untuk
melakukan penilaian risiko proses ship-to-ship transfer LNG di daerah yang
berdekatan dengan proses bongkar kapal bulk carrier di PT Terminal Teluk Lamong.
Data — data yang dibutuhkan seperti layout terminal, P&ID, beberapa data kegagalan,
matriks risiko perusahaan, data harga equipment dan jumlah pekerja. Data — data yang
dibutuhkan akan dijelaskan selanjutnya.

4.2 Deskripsi Sistem

Fasilitas yang akan dibangun di Terminal Teluk Lamong adalah fasilitas
bongkar LNG. Fasilitas ini dibangun berdekatan dengan fasilitas yang sudah ada yaitu
unloading bulk carrier. Pada penelitian kali ini diperkirakan waktu untuk proses
setiap fasilitas yang ada. Untuk unloading bulk carrier diestimasikan dalam satu
bulan dilakukan 8 kali unloading. Namun, untuk proses transfer LNG dilakukan
sekitar 3 kali dalam satu bulan. Untuk connection pipe LNG diestimasikan dilakukan
selama dua jam, dan disconnecting selama dua jam.

4.3 Layout Terminal

Studi kasus pada penelitian kali ini dilakukan di PT Terminal Teluk Lamong.
Salah satu data yang diperlukan adalah Layout terminal yang menjadi objek
penelitian. Berikut Layout dari proyek ship-to-ship transfer LNG yang ada pada PT
Terminal Teluk Lamong. Layout dapat dilihat pada halaman terakhir bab ini.

PT Terminal Teluk Lamong juga memiliki fasilitas lainnya, yaitu unloading
bulk carrier. Terminal Teluk Lamong dibangun pada akhir tahun 2010 dan selesai
pada tahun 2014 (Tahap I). Sejak diresmikan Presiden R1 Joko Widodo tahun 2015
lalu, Terminal Teluk Lamong melayani jasa bongkar muat petikemas dan bongkar
curah kering. Petikemas yang dilayani meliputi pasar internasional dan domestik.
Sedangkan untuk curah kering, Terminal Teluk Lamong hanya melayani komoditi
food & feed grain saja. Saat ini, Terminal Teluk Lamong masuk pada pengembangan
tahap kedua. Pada tahap kedua, Terminal Teluk Lamong mengembangkan fasilitas
layanan curah kering (Grab Ship Unloader — Conveyor — Silo & Flat Storage) dan
perluasan lapangan penumpukan petikemas.

4.3 Pipa & Instrumen Diagram

Data Pipa dan Instrumen Diagram juga dibutuhkan dalam pengerjaan tugas
akhir ini. Pada penelitian kali ini saya menggunakan dua macam P&ID. Pertama saya
gunakan P& ID LNG Terminal Jatim LNG dan FSU, kemudian saya juga
menggunakan P&ID yang saya adobsi dari penelitian sebelumnya tentang penilaian
risiko potensi kebakaran dan ledakan pada FSU.
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Pipe and Instrument Diagram yang saya gunakan sejumlah dua karena pada
P&ID yang pertama belum menjelaskan equipment yang rinci pada node proses ship-
toship transfer LNG. Berikut P&ID yang saya adobsi dari penelitian sebelumnya.

Pada P&ID tersebut ada tiga flexible hose yang berfungsi untuk transfer LNG dari
LNG vessel ke FSU dan juga BOG dari FSU ke LNG vessel. Sehingga batas
pembahasan pada penelitian kali ini hanya pada proses yang terjadi saat ship-to-ship
transfer LNG dan saat FSU tidak menerima transfer LNG atau dalam keadaan diam.
P&ID dapat dilihat pada halaman terakhir bab ini.

4.4 Data Kegagalan

Untuk mengetahui risiko yang dapat terjadi, diperlukan juga data kegagalan
dari setiap equipment yang ada. Pada penelitian kali ini saya menggunakan referensi
OREDA sebagai penentu bahaya apa saja yang dapat terjadi pada proses ship-to-
ship transfer LNG.

Tabel 4. 1 List Kegagalan Valves
AIR Abnormal instrument reading INL | Internal Leakage
DOP | Delayed Operation LOO | Low output
ELP External Leakage - Process medium SER | Minor in-service problems
ELU | External Leakage — Utility medium OTH | Other

FTC | Fail to close on demand PLU | Pluggged /Choked

FTO | Fail to open on demand SPO | Spurious operation

FTR | Fail to regulate STD | Structural deficiency

HIO High Output LCP | Valve Leakage in closed position

Sumber : (OREDA,2002)

List diatas merupakan beberapa kemungkinan kejadian yang dapat terjadi
dari equipment yang ada pada sistem. Diatas adalah list untuk kegagalan yang terjadi
pada valves.

4.5 Matriks Risiko
Tabel 4. 2 Tabel Matriks Risiko UK - HSE

HAZARD
HIGH (3)

HAZARD
MEDIUM (2)

RISK = HAZARD | HAZARD LOW
X LIKELIHOOD | (1)
LIKELIHOOD 3

HIGH (3) MEDIUM
LIKELIHOOD 4

MEDIUM (2) MEDIUM

LIKELIHOOD 3

LOW (1) MEDIUM

Sumber : (Nerc Health & Safety Procedure Number 12)
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Representasi tingkat risiko nantinya dinilai dari tingkat frekuensi dan
konsekuensi. Nilai risiko ditentukan berdasarkan hasil penelitian ke matriks risiko
dengan metode UK — HSE. Penilaian risiko ditentukan berdasarkan nilai risiko
beserta deskripsinya yang bersumber dari Policies and Procedures Risk Assessment
sebagai berikut:

_ Low Risks (Acceptable)

3-4 Medium Risk (Monitor and review control measures)
_ High Risk (Stop Activity or process)
4.6 F-N Curve

F-N curve merupakan kurva representasi hasil dari hubungan antara F yang
merupakan nilai dari frekuensi yang didapatkan dari hasil analisis frekuensi
sebelumnya dengan N yang merupakan nilai konsekuensi yang harus ditanggung
akibat dari bahaya yang dihasilkan. Kombinasi dari nilai F dan nilai N diplotkan
sesuai dengan standar yang digunakan dalam penelitian ini yaitu standar UK HSE.
Hasilnya akan berupa tingkat risiko dari suatu kejadian.
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1]
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A
s
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=]
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4
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1 10 100 1000
Fatalities, N

Gambar 4. 1 F-N Curve UK- HSE

Sumber: (Risk Criteria)
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Dalam menggunakan pemetaan risiko standar f-N curve ada beberapa hal yang harus
diketahui terkait tingkat risiko pada f-N curve.

1. Acceptable

Risiko yang dimana semua orang yang terkena dampak siap untuk menerima.
Tindakan untuk mengurangi risiko semacam itu biasanya tidak diperlukan kecuali
tindakan praktis yang wajar tersedia dengan biaya rendah dalam hal uang, waktu dan
upaya.

2. ALARP

As Low As Reasonably Practicable merupakan prinsip yang menyatakan bahwa
risiko, lebih rendah dari batas tolerabilitas, dapat ditoleransi hanya jikapengurangan
risiko tidak praktis atau jika biayanya sangat tidak proporsional (tergantung pada
tingkat risiko) terhadap peningkatan yang diperoleh.

3. Intolerable/Unacceptable

Kondisi risiko tidak dapat diterima sehingga perlu dilakukan pencegahan guna
mengurangi terjadi risiko tersebut.

4.7 Kondisi Umum & Khusus Unit Proses
Kondisi umum dan khusus unit proses diperlukan untuk analisis konsekuensi.
Penalti umum pada unit proses tersedia pada tabel berikut.
Tabel 4. 3 Tabel Bahaya pada Kondisi Umum Unit Proses

No | Jenis Bahaya Deskripsi Penalti
Reaksi Ringan, reaksi ini meliputi
Hydrogenasi, Hydrolysis, Isomerisasi, 0.30

Sulfonasi, Neutralisasi
Reaksi Sedang, reaksi ini meliputi Alkylasi,
Esterifikasi, Reaksi Tambahan, Oksidasi, 0,50
Reaksi Kimia Polymerisasi
Eksotermis Reaksi Kritis, reaksi ini meliputi reaksi
berbahaya jika kehilangan kontrol dan

1
berpotensi menyebabkan kebakaran dan 00
ledakan. Reaksi ini meliputi Halogenisasi
Reaksi Sensitif, reaksi ini meliputi Nitrasi 1,25

(dilanjutkan halaman selanjutnya)
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(lanjutan halaman sebelumnya)

Reaksi Kimia
Endotermis

Proses endotermik yang terjadi pada reaktor

0,20

Proses endotermik dimana input energi terjadi
oleh pembakaran bahan bakar padat, cair atau
gas. Proses ini meliputi Kalsinasi, Elektrolisis

dan Pyrolisis

0,40

Pemindahan
Bahan Kimia

Operasi loading dan unloading yang melibatkan
Bahan Kimia Mudah Terbakar Kelas | atau
LPG.

0,50

Masuknya udara kedalam sistem, pada saat
penambahan bahan pada bahan kimia
menggunakan reactor batch atau mixer batch

0,50

Penyimpanan
dan
Perlakuan
Bahan Kimia

Penyimpanan cairan atau gas mudah terbakar
kategori NF = 3 atau 4.

0,85

Penyimpanan padatan mudah terbakar
kategori
NF =3

0,65

Penyimpanan padatan mudah terbakar
kategori
NF =2

0,40

Penyimpanan cairan mudah terbakar dengan
kategori
37,8°C>FP <60°C

0,25

Penyimpanan bahan kimia pada tempat
penyimpanan yang tidak disediakan Sprinkler

0,20

Keadaan Unit
Proses
(Terbuka/
Tertutup)

Terdapat kolektor debu atau filter pada area
tertutup.

0,50

Unit proses yang menyimpan bahan kimia
mudah terbakar diatas titik nyala bahan kimia
tersebut pada tempat tertutup.

0,30

Unit proses yang menyimpan bahan kimia
mudah terbakar diatas titik nyala bahan kimia
tersebut pada tempat tertutup dan memiliki
kuantitas 3785 liter.

0,45

Unit proses yang menyimpan LPG atau bahan
kimia mudah terbakar diatas titik didih bahan
kimia tersebut pada tempat tertutup.

0,60

Unit proses yang menyimpan LPG atau bahan
kimia mudah terbakar diatas titik didih bahan

0,95

(dilanjutkan halaman selanjutnya)
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(lanjutan halaman sebelumnya)

kimia tersebut pada tempat tertutup dan
memiliki kuantitas 3785 liter.

Unit proses terdapat sistem ventilasi yang cocok untuk
sistem yang terpasang diatas maka penalty dikurang 50%

Kondisi akses yang tidak memadai untuk daerah

dan Drainase

2.Jarak parit ke peralatan — peralatan unit proses
15m

Parit yang dibuat harus dapat menampung 100%
+ 10% cairan pada tangki penyimpanan

6 | Aksesibilitas dengan luas 925 m* o
Kondisi akses yang tidak memadai untuk daerah 0.35
dengan luas 2312 m? '
Dinding/Tembok pembatas, yang didesain
untuk mencegah kebocoran berpindah ke tempat | 0,50
lain
Umum, yang didesain berupa lapangan datar 0.50
disekitar unit proses ’
Dinding/Tembok pembatas, yang didesain
mengarahkan kebocoran bahan kimia ke suatu
Perlengkapan parit d(?n'gan keter-wtuan:
; Kebocoran 1.Kemiringan parit adalah 2% permukaan tanah 0,00

Sumber : (Dow’s Fire and Explosion Index Guide, 7" Edition)

Kondisi khusus pada unit proses juga merupakan salah satu faktor penting
yang perlu ditinjau karena berperan dalam reaksi membesarnya kejadian kebakaran
dan ledakan. Faktor kondisi khusus unit proses berupa bahan kimia beracun, keadaan
tekanan dan temperature unit proses, ledakan debu, peralatan pada daerah potensi
bahaya, kuantitas bahan kimia, korosi dan erosi, kebocoran (joints dan packing),
penggunaan peralatan pemantik atau pembakar, sistem pertukaran minyak panas dan
perlatan pompa atau kompressor. Tabel bahaya pada kondisi khusus unit proses
beserta nilai penalti tersedia pada tabel berikut.

Tabel 4. 4 Tabel Bahaya pada Kondisi Khusus Unit Proses

No | Jenis Bahaya Deskripsi Penalti
Bahan Kimia - 0,2 x
1 Indeks NH dapat dilihat pada tabel NFPA 704
Beracun NH
Tekanan Sub Tekan.an abslout pada unit proses pada ko_nd|5|
2 . dibawah tekanan sub — atmosfir yakni 0,50
— Atmosfir .
9,6 psi atau 0,6 bar.

(dilanjutkan halaman selanjutnya)
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(lanjutan halaman sebelumnya)

Tangki Penyimpanan (Cairan atau gas
dengan indeks NF = 3 dan 4) dimana terdapat

kemungkinan udara masuk pada saat 050
Peralatan pemompaan atau pendinginan tangki.
atau Operasi Tangki Penyimpanan (Cairan atau gas
pada Dareah | dengan indeks NF = 3 dan 4) dimana terdapat 0,50
Flammable ventilasi terbuka atau sistem gas non — inert
Tangki Penyimpanan (Cairan atau gas
dengan indeks NF = 3 dan 4) dimana terdapat 0,00
sistem uap tertutup atau sistem gas inert
Peralatan Proses, yang berada pada daerah
flammable dimana terdapat kemungkinan 0,30
kegagalan peralatan
Kegiatan pada unit proses yang dapat
L edakan menim_bu_lkan _dgbu sepert_i pencampuran bahan
kimia, mixing, grinding dan packing.
Debu 175 Micron ++ 0,25
150 — 175 Micron 0,50
100 — 150 Micron 0,75
75 — 100 Micron 1,25
< 75 Micron 2,00
Untuk tekanan operasi pada sistem unit proses
pada unit proses, tekanan diatas 1000 psig
dapat dilihat pada tabel 4 dan dibawah 1000
psig dapat dilihat pada gambar 2 dow’s fire
and explosion index guide. Penalti dapat
Relief ditentukan sebagai P.
Pressure Penangar_wan cairan kental seperti tar, bitumen, Px0.7
minyak pelumas berat dan aspal.
Penanganan compressed gas atau cairan mudah
terbakar yang ditekan dengan gas diatas 15 Px12
psig.
Penanganan liquefied gas Px15
Sistem pada unit proses, menggunakan carbon
. 0,30
steel dan beroperasi pada suhu < 10 °C
Temperatur - -
Rendah Sistem pada unit proses, menggunakan
material selain carbon steel dan beroperasi 0,20
pada suhu < 10 °C
Kuantitas Kuantitas cairan pada unit proses dapat dihitung dari
Cairan atau perkalian perkiraan maksimum volume yang tumpah

(dilanjutkan halaman selanjutnya)
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(lanjutan halaman sebelumnya)

Gas pada Unit (liter) dan faktor Hc (heat combustion) kemudian di
Proses plotkan pada gambar 3 dow’s fire and explosion index
guide.
. Kuantitas cairan pada tangki dapat dihitung dari
Kuantitas . . .
. perkalian perkiraan maksimum volume yang tumpah
Cairan atau . . . .
(liter) dan faktor Hc (heat combustion) kemudian di
Gas pada , .
. plotkan pada gambar 3 dow’s fire and explosion index
Tangki .
guide.
Untuk laju korosi sebesar 0.127mm/tahun 0,10
Untuk laju korosi sebesar 0.254mm/tahun 0,20
Korosi dan Untuk laju korosi lebih dari 0.254mm/tahun 0,50
Erosi Potensi stress — corrosion cracking yang
. 0,75
berkembang pada unit proses
Terdapat lining atau proteksi terhadap korosi 0,20
Terdapat kemungkinan kebocoran kecil pada 0.10
pompa dan gland seal. ’
Terdapat kemungkinan kebocoran sedang pada 0.30
Kebocoran pompa, compressor dan flange. ’
(Joint dan Unit proses yang terdapat thermal atau
Packing) pressure cycling untuk pendinginan atau 0,30
pemanasan material.
Jika sistem unit proses melewati alam atau 0.40
larutan berair yang abrasive. ’
Peralatan pemantik atau pembakar disekitar unit proses
Peralatan nilai penalty dapat ditentukan berdasarkan kurva pada
Pemantik/ gambar 6 dow’s fire and explosion index guide dengan
Pembakar parameter jarak unit proses ke peralatan pemantik atau
pembakar.
Sistem pertukaran panas dengan menggunakan
minyak panas terpisah dengan unit proses yang | 0,00
dinilai
Sistem Sistem pertukaran panas dengan menggunakan
Pertukaran fluida yang tidak mudah terbakar atau fluida
. . . 0,00
Panas mudah terbakar yang di operasikan dibawah
(Minyak titik nyala.
Panas) Sistem pertukaran panas dengan menggunakan minyak
panas berada pada unit proses yang dievaluasi dengan :
Jumlah minyak 18,9 liter 0,15
Dioperasikan diatas titik didih 0,25

(dilanjutkan halaman selanjutnya)
34




(lanjutan halaman sebelumnya)

Jumlah minyak 18,9 — 37,9 liter 0,30

Dioperasikan diatas titik didih 0,45

Jumlah minyak 37,9 — 94,6 liter 0,50

Dioperasikan diatas titik didih 0,75

Jumlah minyak > 94,6 liter 0,75

Dioperasikan diatas titik didih 1,15

Peralatan Terdapat Compressor_diatas 600 HP 0,50
Berputar Terdapat Pompa diatas 75 HP 0,50
Terdapat Agitator dan Pompa Sirkulasi 0,50

Sumber : (Dow’s Fire and Explosion Index Guide, 7™ Edition)
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Gambar 4. 2 Layout PT Terminal Teluk Lamong
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BAB V
IDENTIFIKASI BAHAYA

5.1 Penjelasan Umum

Pada penelitian ini perlu dilakukan terlebih dahulu identifikasi bahaya. Metode
yang digunakan untuk mengidentifikasi bahaya adalah kombinasi Hazard and
Operability Study dan System Theoretic Process Analysis, dimana akan memberikan
gambaran bahaya yang akan muncul pada sistem. Pada tahap ini dilakukan
peninjauan bahaya dari sistem, menentukan struktur kontrol keselamatan,
mengidentifikasi bahaya yang berpotensi tidak diterima, kemudian menentukan
bagaimana tindakan kontrol untuk struktur yang tidak dapat diterima. Pada proses
pertama metode yang digunakan adalah HAZOP atau Hazard and Operability Study.
Sebelumnya ditentukan desain tentang proses apa saja yang terjadi untuk gambaran
apa saja node yang bisa digunakan untuk identifikasi bahaya. Kemudian dilakukan
penentuan guide word sampai action required. Kemudian untuk metode System
Theoretic Process Analysis digunakan sebagai pelengkap dengan menentukan
struktur control dan tindakan control yang dapat diterima.

5.2 Hazard Identification Description
Identifikasi bahaya diperlukan untuk mengetahui seberapa besar potensi bahaya
atau kecelakaan yang dapat terjadi. Pada penilitian ini, identifikasi bahaya dilakukan
dengan kombinasi dua metode, yaitu System Theoretic Process Analysis dan HAZOP,
System Theoretic Process Analysis digunakan untuk memberikan hasil control dalam
sebuah struktur yang mungkin dilakukan. HAZOP pada peneliitian kali ini berperan
sebagai penentu identifikasi bahaya.

5.3 Pembagian Unit Proses (Node)

Pada proses identifikasi bahaya dilakukan pembagian menjadi sebuah node.
Pembagian sebuah node ditentukan berdasarkan besarnya sistem, fungsi sistem,
tingkat kompleks sistem dan keparahan bahaya pada sistem tersebut (BS IEC 61882,
2001). Pada penelitian kali ini telah dibagi menjadi beberapa node. Node yang dibagi
berdasarkan fungsi sistem tersebut.

Pada tahap ini sebelumnya dilakukan desain terhadap proses yang terjadi.
Desain proses yang dibuat adalah proses ship-to-ship transfer LNG dan unloading
bulk carrier. Desain proses yang dibuat seperti dibawah ini.
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Gambar 5. 1 Desain Proses

Kemudian setelah itu dilakukan analisis sederhana terhadap desain yang
sudah dibuat. Untuk mengetahui dimana saja potensi bahaya dapat terjadi pada suatu
proses, sehingga nantinya dapat mempermudah untuk melakukan penentuan node.

Tabel 5. 1 Proses Sistem

CODE SYSTEM CODE | SUB-SYSTEM | CODE PROSES
1.1 Manouvering 1.1.1 Arrival ship
Approaching 1.2 Mooring 1.2.1 Rope
Installation
1.2.2 Quick Release
Hook Operation
131 Hose
1 1.3 | Connecting Hose Connection
1.3.2 Hose Purging
Process 1.3.3 Hose Cooling
Transfer LNG Down
1.34 ESD Testing
14 Cargo Transfer 141 Process Cargo
Transfer

(dilanjutkan pada tabel selanjutnya)
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(lanjutan pada tabel sebelumnya)

15.1 Hose Drain
15 Disconnecting 152 Hose Purging
Hose 153 Hose
Disconnecting
1.6 Manouvering 16.1
Departure Mooring 1.7.1 Take the rope
1.7 off
1.7.2 | Quick Release
Hook Operation
Tabel 5. 2 Proses Sistem
CODE SYSTEM CODE | SUB-SYSTEM | CODE NODE
2.1 Manouvering 211 Arrival ship
Approaching 2.2 Mooring 221 Rope
Installation
2.2.2 | Quick Release
Hook
Operation
2 2.3.1 | Starting Grab
2.3 Grab Bucket Bucket
Proses Transfer Operation 2.3.2 Operation
Cargo Grab Bucket
2.3.3 Shutdown
Grab Bucket
24.1 Starting
2.4 Conveyor Conveyor
Operation 24.2 Operation
Conveyor
24.3 Shutdown
Conveyor
2.5 Manouvering 251 Departure
Departure Ship
2.6 Mooring 2.6.1 | Take the rope
off
2.6.2 | Quick Release
Hook
Operation

Dari tabel diatas didapatkan beberapa node, yang nantinya digunakan untuk

menentukan bahaya yang dapat terjadi dalam satu proses tersebut. Berikut Node yang
didapat:
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Node 1 : Proses connecting hose saat conveyor bekerja

Pada sistem ini ketika dilakukan connecting hose pada saat conveyor bulk
carrier beroperasi meliputi pipa yang ada pada loading arm dan juga motor
yang digunakan untuk menghidupkan conveyor. Pada proses ini terdapat
beberapa langkah, seperti hose connection, hose purging, hose cooling down,
dan ESD testing. Komponen yang berpengaruh dalam proses ini sehingga
menimbulkan bahaya adalah motor listrik yang digunakan untuk menyalakan
conveyor.

Node 2: Proses connecting hose saat crane bekerja

Seperti node 1, pada sistem ini ketika dilakukan connecting hose pada
saat crane bekerja. Equipment yang beroperasi meliputi pipa yang ada pada
loading arm dan juga motor yang digunakan untuk menghidupkan crane.
Pada proses ini terdapat beberapa langkah, seperti hose connection, hose
purging, hose cooling down, dan ESD testing. Komponen yang berpengaruh
dalam proses ini sehingga menimbulkan bahaya adalah motor listrik yang
digunakan untuk menyalakan crane.

Node 3: Proses transfer LNG saat conveyor bekerja

Pada node ini ada beberapa proses yang terjadi. Proses yang terjadi pada
transfer LNG melewati beberapa valve dan pengaturan equipment, seperti
pressure gauge, temperature gauge, dll. Pada proses ini dilihat dengan
mempertimbangkan proses operasi conveyor yang digunakan untuk
unloading bulk carrier.

Node 4: Proses transfer LNG saat crane bekerja

Seperti Node 3, pada node ini ada beberapa proses yang terjadi. Proses
yang terjadi pada transfer LNG melewati beberapa valve dan pengaturan
equipment, seperti pressure gauge, temperature gauge, dll. Perbedaannya
adalah pada proses ini mempertimbangkan proses operasi crane yang
digunakan untuk unloading bulk carrier.

Node 5: Proses disconnecting hose saat conveyor bekerja

Proses yang terjadi pada node ini adalah disconnecting hose. Beberapa
langkah — langkahnya seperti hose drain, hose purging, dan hose
disconnecting. Proses yang berpengaruh dalam penentuan bahaya adalah
kerja conveyor yang beroperasi untuk bulk carrier.

42



6. Node 6: Proses disconnecting hose saat crane bekerja
Seperti node 5, proses yang terjadi pada node ini adalah
disconnecting hose. Beberapa langkah — langkahnya seperti hose drain, hose
purging, dan hose disconnecting. Namun, proses yang berpengaruh dalam
penentuan bahaya adalah kerja crane yang beroperasi untuk bulk carrier.
Berikut gambar P&ID dari semua node yang ada.
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5.4 Guide Word

Guide word merupakan sebuah kata kunci dimana mengandung pernyataan
penyebab dari sebuah deviasi. Pada HAZOP BS IEC 61882 :2001 guide word yang
digunakan adalah no, more, less, as well as, part of, reverse, other than Deskripsi
setiap gude word dapat dilihat pada Tabel 5.3
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Tabel 5. 3 Guide Word HAZOP

KATA PANDUAN DESKRIPSI

NO OR NOT Negasi penuh dari sebuah sistem desain
MORE Peningkatan kuantitatif

LESS Penurunan kuantitatif

AS WELL AS Peningkatan kuantitatif yang dimodifikasi
PART OF Penurunan kuantitatif yang dimodifikasi
REVERSE Logika yang berlawanan dari sistem
OTHER THAN Penggantian penuh

Sumber : (HAZOP BS IEC 61881, 2001)

5.5 Deviation

Deviation merupakan hasil kombinasi dari guide word dan parameter pada
sistem yang sedang diidentifikasi. Parameter sendiri merupakan tolak pengukuran
pada sistem yang mengacu pada guide word . Deviasi yang dapat digunakan pada
HAZOP adalah flow, temperature, pressure dan level . Penggunaan masing - masing
deviasi mengacu pada HAZOP BS IEC 61882 : 2001 pada appendix E . Pembagian
deviasi dapat dilihat pada tabel 5.4.

Tabel 5. 4 Deviasi HAZOP

Flow Temperature | Pressure Level
More High Flow High High High Level
Temperature | Pressure
Less Low Flow Low Low Pressure | Low Level
Temperature
No No Flow - - No Level

Reverse | Back Flow - - R
Part Of | Wrong - - -
Concertation
As Well | Contaminants - - R
As
Other | Wrong - - -
Material

Sumber : (HAZOP BS IEC 61882, 2001)

5.6 Hasil Kerja Hazard and Operability

Pada tahap ini hasil identifikasi bahaya direpresentasikan pada sebuah lembar
kerja. Hasil seluruh identifikasi dapat dilihat pada lampiran I1. Berikut salah satu hasil
hazard identification.
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NODE 1 Tabel 5. 5 Hasil Identifikasi Bahaya

Study Title NODE 1

Drawing No LT-JPRC-004-001

Team

Composition

Part Considered LNGC & FSU

Design Intent Fluid : LNG Destination Tank : FSU Sheetof 1 of 1
Source : LNG Shuttle Temperature: -160 C Pressure :

No. S\fol(rjj Deviation Possible Cause Consequence Action Required
Tidak terdapat supply gas N2
1 Valve tertutup untuk membersihkan atau Cek control flc_)wrate dan Cek
) fungsi valve
purging
NO FLOW Kebocoran sistem yang
menyebabkan pipa tidak Monitor kondisi pipa secara
2 NO Pipa retak bersih. Ketika masih terdapat pip
- . berkala
oksigen akan menimbulkan
kebakaran
Tidak terdapat transfer N2 Cek dan perawatan peralatan
3 NO PRESSURE Kompresor rusak yang dapat menganggu P P
. secara berkala
purging
MORE Menghambat proses cooling Mengaktifkan pressure relief
4 MORE Panas dari luar down yang dapat valve, Cek insulasi pipa
TEMPERATURE .
menyebabkan retak pada pipa
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(lanjutan halaman sebelumnya)

Menyebabkan kebakaran dan

Menjaga suhu motor listrik dan

5 Panas Motor Listrik ledakan ketika terjadi memperhatikan waktu operasi
kebocoran motor
Tekanan yang terlalu tinggi
6 MORE Valve tertutu menyebabkan kebocoran Mengaktifkan pressure relief
PRESSURE P yang memicu kebakaran dan valve, Cek insulasi pipa
ledakan
Aliran Gas rendah dan gas
7 Test valve terbuka release yang menyebabkan Control flowrgte, C_heck valve
functionality
kebakaran dan ledakan
Gas release yang dapat
8 Valve retak menyebabkan kebakaran dan Cek contfr N flc_)wrate LA
ungsi valve
ledakan
Gas release yang dapat
menyebabkan kebakaran dan
- . Cek control flowrate dan Cek
9 LESS LESS ELOW Valve tertutup ledakan dan judak blsg fungsi valve
mentransfer informasi ke
pressure indicator
Aliran LNG vapour yang
rendah untuk proses cooling Cek control flowrate dan Cek
10 Valve open X
down dan gas release yang fungsi valve
menyebabkan kebakaran
Sistem bocor yang dapat . -
11 Pipa retak menyebabkan kebakaran dan Monitor kondisi pipa secara
berkala
ledakan
12 AS WELL AS WELL AS Kondisi lingkungan dan umur | Kebocoran pipa dan gas Cek dan perawatan peralatan
AS CORROSION pipa release secara berkala
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(lanjutan halaman sebelumnya)

13 | REVERSE - - - -
Gas release yang dapat .
14 SEQTEEIZTHIAON Valve retak menyebabkan kebakaran dan Cek kond';'i pjr:::f; ﬁn sebelum
OTHER ledakan g
THAN Operasi terhambat, Cargo .
15 WRONG Motor Listrik Rusak tidak terdistribusi dengan Cek kond|5|_ peralatan sebelum
MATERIAL . ; . digunakan
baik dan mencemari terminal
Operasi terhambat, Cargo .
WRONG : o Cek kondisi peralatan sebelum
16 MATERIAL Conveyor Rusak tidak terdistribusi dengan digunakan

baik dan mencemari terminal
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5.7 System Theoretic Process Analysis
1. Struktur Kontrol

Pada tahap ini, dilakukan penggambaran strutur kontrol dari sistem LNG.
Struktur kontrol ini dibuat berdasarkan parameter — parameter dalam sistem yang
memerlukan tindakan pengontrol untuk menjaga sistem beroperasi dengan aman.
Pada penelitian kali ini telah dilakukan design kontrol sistem atau structur control
yang dapat menunjukkan model proses untuk setiap bahaya dan kecelakaan sistem
tingkat tinggi. Pada struktur kontrol ini terdapat 5 komponen yang dapat digunakan
untuk mengantisipasi bahaya. Diantaranya ada Pressure gauge, ERC, ESD,
Flowmeter, dan Temperature gauge. Pada struktur kontrol tersebut ada sensor yang
dapat mengirimkan sinya ke control operator sehingga oleh control operator daoat
diteruskan ke site operator untuk dilakukan secara manual.

= Command

{» Feadback

{» Mlanual

CONTROL ROOM OPERATOR
Equipment State: working, not working,
unkrowm
Operation state: Ok, not Ok

Control Equipment

7

Site Operator LOGIC COMTROL: Pressure high/mormal
- " Open Valve .
| [ - Close Valve [
I
‘ N
Manual
‘ Sensor
l Temperature
v ‘3’ Z W7 v W w A
e ] ‘ © =0 Temperamre
Gauge ‘ lowmeter ERC ‘ ESD i
| 1 L
:
Flow mu' Emergency Emergency Flow
control canirol Managems management control N

LMG SHIP-TO-SHIP TRANZFER

Gambar 5. 3 Structur Control
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2. Unsafe Control

Dari struktur kontrol yang telah dibuat, kemudian diidentifikasi kontrol mana
saja yang dapat menyebabkan bahaya atau unsafe control. Menurut penelitian yang
telah dilakukan oleh Sandia National Laboratory, komponen yang ada adalah Control
actions, Control action not provided causes hazard, Control action provided when
not required causes hazard, Control action providd too early causes hazard. Berikut
lembar kerja unsafe control dapat dilihat pada lampiran I1.

3. Causal Factor Scenarios

Pada proses ini dilakukan pembuatan skenario kontrol dari control action
yang berpotensi bahaya. Berikut salah satu hasil skenario dari control action
membuka pressure relief valve yang dapat berpotensi bahaya.

_ ¢~ Command
— = i Feedback

CONTROL ROOM OPERATOR

- Marual

Control Equipment

- LOGIC CONTROL: Pressure high/normal
Site Operator - Open Valve
- P

Close Valve

| |

Command

-apen
~close

Manual

|
|
|
L

Pressure refief valve
Sensor: Pressure sensar

. High L
¥ g pressure In pip system Operation Under Control
i

Gambar 5. 4 Causal Factor Scenario
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Pada gambar 5.4 menunjukkan salah satu causal factor scenario yang artinya
pada saat terjadi high pressure kontrol yang bisa dilakukan adalah dengan membuka
pressure relief valve secara otomatis. Ketika command berhasil maka operasi
dibawah kontrol. Namun ketika gagal, akan ada sensor yang mengirimkan sinyal,
sehingga dapat dilakukan penanganan secara manual.
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BAB VI
ANALISIS FREKUENSI

6.1 Penjelasan Umum

Analisis frekuensi merupakan tahapan untuk mencari atau menentukan
probabilitas kegagalan. Analisis frekuensi dilakukan dengan beberapa proses seperti
menganalisis peluang kegagalan suatu komponen yang menyebabkan terjadinya
kegagalan sistem. Kegagalan sistem yang terjadi dapat menimbulkan bahaya.
Analisis frekuensi ini menggunakan pendekatan bottom-up karena analisis dilakukan
dari peluang kegagalan komponen sistem yang dapat menimbulkan bahaya. Analisis
menggunakan metode fault tree analysis (FTA) dan event tree analysis (ETA).

6.2 Frekuensi Kebocoran Komponen

Frekuensi kebocoran komponen yang ada pada sistem ship-to-ship transfer
LNG di Terminal Teluk Lamong perlu diketahui seberapa sering kemungkinan terjadi
kebocoran. Komponen — komponen dilihat berdasarkan P&ID yang telah dibagi
menjadi 2 node berdasarkan fungsi sistem. Frekuensi kebocoran komponen
didapatkan dari perhitungan menggunakan rumus yang ada pada Process Equipment
Failure Frequencies. Rumus frekuensi sebagai berikut:

F(d)=C(1 +aD™) d™ + Frup

Dimana :

F : frequency of leaks (per valve year) exceeding size d
C, m : constants representing hole size distribution

a, n : constants representing equipment size dependency
Frup :additional rupture frequency (per valve year)

D : valve diameter (mm)

d : hole diameter (mm)

Dalam penggunaan rumus frekuensi kebocoran komponen ada ketentuan
yang harus diperhatikan, yakni skenario yang akan dianalisis, apakah pada kondisi
total leaks, ful leaks ataupun zero pressure.

Tabel 6. 1 Skenario Variabel Kebocoran Komponen

SCENARIO C a n m Frup
Total leaks 7.0E-05 3.4E-05 2.0 -0.76 1.0E-05
Full leaks 6.0E-06 3.8E-03 15 -1.17 0.0E+00

Zero pressure 1.0E-08 6.8 1.0 -0.15 0.0E+00

Sumber : (DNV Process Equipment Failure Frequencies, 2006)
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Dalam penelitian kali ini skenario yang digunakan adalah total leaks. Rumus
yang digunakan dalam menghitung kebocoran hanya berlaku pada komponen manual
valves. Hasil perhitungan frekuensi kebocoran dapat dilihat pada Tabel 6.2 berikut.

Tabel 6. 2 Tabel Data Frekuensi Kebocoran Komponen Valve Node 1

Node 1 : Proses connecting LNG dari LNG vessel menuju FSU
No. | Equipment | Code Size Leak Frequecny/Hole Diameter
1-3 3-10 |10-50 |50-150 | > 150
mm mm mm mm mm
1 Gate - 254 | 0.13E- | 5.81E- | 2.74E- | 6.47E- | 9.74E-
Valve mm | 03 05 05 06 07
2 Ball Valve | - 19,05 | 4.01E- | 1.84E- | 8.69E- | 2.05E- | 3.09E-
mm | 05 05 06 06 07
3 Ball Valve | - 254 | 0.13E- | 5.81E- | 2.74E- | 6.47E- | 9.74E-
mm | 03 05 05 06 07
4 Ball Valve | - 254 | 0.13E- | 5.81E- | 2.74E- | 6.47E- | 9.74E-
mm | 03 05 05 06 07
5 Ball Valve | - 19,05 | 4.01E- | 1.84E- | 8.69E- | 2.05E- | 3.09E-
mm | 05 05 06 06 07
6 Test 23- 19,05 | 4.01E- | 1.84E- | 8.69E- | 2.05E- | 3.09E-
Globe 025GB- | mm | 05 05 06 06 07
Valve 015
7 Globe 23- 19,05 | 4.01E- | 1.84E- | 8.69E- | 2.05E- | 3.09E-
Valve 025GB- | mm | 05 05 06 06 07
016
8 Check 23- 254 | 0.13E- | 5.81E- | 2.74E- | 6.47E- | 9.74E-
Valve 400CH- | mm | 03 05 05 06 07
019
9 Butterfly | 23- 254 | 0.13E- | 5.81E- | 2.74E- | 6.47E- | 9.74E-
Valve 400BU- | mm | 03 05 05 06 07
048
10 | Ball Valve | 23- 19,05 | 4.01E- | 1.84E- | 8.69E- | 2.05E- | 3.09E-
025BL- | mm | 05 05 06 06 07
038
11 | Ball Valve | 23- 101,6 | 5.35E- 2.46E- | 1.16E- | 2.74E- 4,12E-
080BL- | mm | 05 05 05 06 07
036
12 | Globe 23- 50,8 | 4.31E- | 1.98E- | 9.34E- | 2.20E- | 3.32E-
Valve 040GB- | mm | 05 05 06 06 07
039
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(lanjutan pada tabel sebelumnya)

13 | Globe 23- 19,05 | 4.01E- | 1.84E- | 8.69E- | 2.05E- | 3.09E-
Valve 025GB- | mm 05 05 06 06 07
020
TOTAL 0.97E- | 4.46E- | 2.10E- | 4.96E- | 7.47E-
03 04 04 05 06

6.3 Frekuensi Kebocoran Pipa

Selain melakukan analisis terhadap komponen, dilakukan juga analisis untuk
mengetahui peluang kebocoran pada pipa yang berfungsi sebagai media utama untuk
melakukan transfer fluida. Saat melakukan analisis kebocoran pada pipa digunakan
perhitungan dengan rumus sebagai berikut.

F(d) = C(1 +aD™) d™ + Frup

Dimana :

F : frequency of leaks (per metre year) exceeding
Frup :additional rupture frequency (per metre year)
D : valve diameter (mm) size d

C, m : constants representing hole size distribution
a, n : constants representing equipment size dependency
d : hole diameter (mm)

Dalam penggunaan rumus frekuensi kebocoran komponen ada ketentuan
yang harus diperhatikan, yakni skenario yang akan dianalisis, apakah pada kondisi
total leaks, ful leaks ataupun zero pressure. Skenario tersebut dapat dilhat di Tabel
6.3.

Tabel 6. 3 Skenario Variabel Kebocoran Pipa

SCENARIO C a n m Frup
Total leaks 3.7E-05 1000 -15 -0.74 3.0E-06
Full leaks 8.0E-06 1000 -1.3 -1.42 0.0E+00

Zero pressure | 9.0E-08 0 0.0 -0.50 1.0E-06

Sumber : (DNV Process Equipment Failure Frequencies, 2006)

Dalam penelitian kali ini skenario yang digunakan adalah total leaks. Rumus
yang digunakan dalam menghitung kebocoran hanya berlaku pada pipa. Hasil
perhitungan frekuensi kebocoran dapat dilihat pada Tabel 6.4 berikut.
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Tabel 6. 4 Tabel Data Frekuensi Kebocoran Pipa Node 1

Node 1 : Proses connecting LNG dari LNG vessel menuju FSU

No | Equip | Code | Size | Length Leak Frequecny/Hole Diameter
ment (m) 1-3 [3- [10- [50- [>
mm 10 50 150 150
mm mm mm mm
1 Pipe 400- | 254 30 077 036 |1.75 |4.26 |651
Line PL- mm E-03 | E-03 | E-04 | E-05 | E-06
23-
008-
1S-
23
2 Pipe 080- | 101,6 8 0.33 | 015 |741 [1.80 |275
Line PL- mm E-03 | E-03 | E-05 | E-05 | E-06
23-
008-
1S-
23
TOTAL 0.11 |052 |249 |6.06 |9.262
E-02 | E-03 | E-04 | E-05 | E-06

6.4 Frekuensi Kebocoran Indicator & Safeguard

Kemudian juga dilakukan analisis untuk mengetahui peluang kebocoran pada
indicator and safeguard yang berfungsi sebagai indikator pada aliran, tekanan dan
suhu. Saat melakukan analisis kebocoran pada indicator and safeguard digunakan
perhitungan dengan rumus sebagai berikut.

F(d) = Cd™ + Frup
Dimana :
F : frequency of leaks (per instrument connection year) exceeding size d
C, m : constants representing hole size distribution
Frup :additional rupture frequency (per instrument connection year)
D : instrument connection diameter (mm)
d : hole diameter (mm)

Dalam penggunaan rumus frekuensi kebocoran komponen ada ketentuan
yang harus diperhatikan, yakni skenario yang akan dianalisis, apakah pada kondisi
total leaks, ful leaks ataupun zero pressure. Skenario tersebut dapat dilhat di Tabel
6.5.
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Tabel 6. 5 Skenario Variabel Kebocoran Indicator & safeguard

SCENARIO C m Frup
Total leaks 6.1E-04 -0.80 0.0E+00
Full leaks 2.3E-04 -0.88 0.0E+00

Zero pressure 2.5E-05 -0.44 0.0E+00

Sumber : (DNV Process Equipment Failure Frequencies, 2006)

Dalam penelitian kali ini skenario yang digunakan adalah total leaks. Rumus

yang digunakan dalam menghitung kebocoran hanya berlaku pada pipa. Hasil
perhitungan frekuensi kebocoran dapat dilihat pada Tabel 6.6 berikut.

Tabel 6. 6 Tabel Data Frekuensi Kebocoran Instrument and Safeguard Node 1

Node 1 : Proses connecting LNG dari LNG vessel menuju FSU
No | Equipment | Code | Size Leak Frequecny/Hole Diameter
1-3 3-10 |10- 50 - > 150
mm mm 50 150 mm
mm mm
1 Temperature | 23- 19,05 | 0.36E- | 1.57E- | 7.00E- | 1.56E | 2.28E
Gauge TG- |mm |03 04 05 -05 -06
011
2 Pressure 23- 19,05 | 0.36E- | 1.57E- | 7.00E- | 1.56E | 2.28E
Gauge PG- | mm 03 04 05 -05 -06
012
3 Pressure 23- 19,05 | 0.36E- | 1.57E- | 7.00E- | 1.56E | 2.28E
Indicator Pl- mm | 03 04 05 -05 -06
015
4 Temperature | 23- 19,05 | 0.36E- | 1.57E- | 7.00E- | 1.56E | 2.28E
Indicator TI- mm | 03 04 05 -05 -06
042A
TOTAL 0.14E- | 6.26E- | 2.80E- | 6.24E | 9.11E
02 04 04 -05 -06

6.5 Kegagalan fungsi Komponen dan Valve

Salah satu peyebab terjadinya gas release yang dapat menimbulkan potensi
kebakaran dan ledakan adalah kegagalan pada sebuah sistem dimana tidak
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berfungsinya sebuah sistem dengan baik. Oleh karena itu diperlukan juga analisis
kegagalan fungsi komponen. Dalam menentukan kegagalan fungsi komponen pada
suatu sistem digunakan referensi OREDA dan Center of Chemical Process Safety
Generic Failure Data Base. Berikut daftar kegagalan fungsi komponen pada setiap
node.

Tabel 6. 7 Data Frekuensi Kegagalan Fungsi Valve Node 1

Node 1 Valve Failure Frequency
No. | Equipment Code Failure Mode Failure/year
1 Gate Valve - Fail to open on demand 4.35E-10
2 Ball Valve - Fail to close on demand 6.5411E-10
3 Ball Valve - Spurious Operation 8.90411E-11
4 Ball Valve - Spurious Operation 8.90411E-11
5 Ball Valve - Fail to close on demand 6.5411E-10
6 Test Globe 23- Fail to close on demand 5.91324E-10
Valve 025GB-
015
7 Globe Valve 23- Abnormal instrument 1.65525E-10
025GB- reading
016
8 Check Valve 23- All modes 3.08219E-11
400CH-
019
9 Butterfly 23- All modes 2.85388E-10
Valve 400BU-
048
10 | Ball \alve 23- Fail to close on demand 6.5411E-10
025BL-
038
11 | Ball Valve 23- Spurious Operation 8.90411E-11
080BL-
036
12 | Globe Valve 23- Fail to close on demand 2.8653E-10
040GB-
039
13 | Globe Valve 23- Abnormal instrument 1.44977E-10
025GB- reading
020
TOTAL 4.17E-09
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Tabel 6. 8 Data Frekuensi Kegagalan Fungsi Kompressor Node 1

Node 1 Compressor Failure Frequency
No. | Equipment Code Failure Mode Failure/year
1 Compressor - Fail to start 3.65E-11

Tabel 6. 9 Data Frekuensi Kegagalan Fungsi Pompa Node 5

Node 5 Pump Failure Frequency
No. | Equipment Code Failure Mode Failure/year
1 Pump - Fail to operate 2.88E-10

6.6 Kegagalan fungsi Indicator & Safeguard

Kemudian analisis terhadap kegagalan fungsi Indicator & Safeguard juga
perlu dilakukan. Karena kegagalan fungsi tersebut dapat menimbulkan kebakaran dan
ledakan. Pada analisis kali ini juga menggunakan referensi OREDA dan Center of
Chemical Process Safety Generic Failure Data Base. Berikut daftar kegagalan fungsi
Indicator & Safeguard pada setiap node.

Tabel 6. 10 Data Frekuensi Kegagalan Fungsi Indicator & Safeguard Node 1

Node 1 Safeguards / Indicator Failure Frequency

No. | Equipment Code Failure Mode Failure/year

1 Temperature 23-TG-011 | Catastrophic 2.83E-08
Gauge

2 Pressure Gauge 23-PG-012 | Fail to operate 2.10E-10

3 Pressure 23-PT-015 | Catastrophic 1.35E-08
Transmitter

4 Pressure Indicator | 23-PI1-015 Fail to operate 2.10E-10

5 Temperature 23-TT- Catastrophic 1.11E-08
Transmitter 042A

6 Temperature 23-T1-042A | Catastrophic 2.83E-08
Indicator

TOTAL 8.16E-08

6.7 Analisis Diagram Pohon Kegagalan (FTA)

Diagram pohon kegagalan (FTA) dilakukan untuk mengidentifikasi sebuah
kegagalan pada suatu kejadian. FTA sendiri banyak digunakan pada penelitian yang
berkaitan dengan analisis risiko dan keandalan pada suatu sistem. Analisis frekuensi
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ini menggunakan pendekatan bottom-up. Dalam melakukan analisis FTA digunakan
gerbang logika untuk membantu proses FTA

a. Gerbang Logika AND
Analisis FTA yang menggunakan gerbang logika AND memiliki
fungsi untuk menentukan top event pada FTA dengan masukan basic event
harus terjadi bersama. Persamaan matematis pada gerbang logika AND
adalah sebagai berikut.

P(AN B) =P(A) x P(B)

b. Gerbang Logika OR
Analisis FTA yang menggunakan gerbang logika OR memiliki
fungsi untuk menentukan top event pada FTA dengan masukan basic event
jika terjadi kegagalan salah satu saja, maka kegagalan terjadi. Persamaan
matematis pada gerbang logika OR adalah sebagai berikut.

P(AUB) = P(A) + P(B) — P(AN B)

Pemodelan analisis FTA pada penelitian ini menggunakan relex Evaluation
Software. Analisis menggunakan FTA dilakukan dengan melakukan input frekuensi
kegagalan dari data kegagalan berupa kebocoran komponen sistem dan kegagalan

fungsi kebocoran sistem pada setiap node. Selanjutnya dilakukan pemodelan sesuai
notasi yang disediakan. Analisis FTA dapat dilihat pada gambar 6.1 yang merupakan
contoh pemodelan FTA pada node 1 menggunakan skenario 1.
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Gambar 6. 1 Hasil Pemodelan pada Node 3 Skenario 1-3 mm
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Analisis FTA pada penelitian kali ini menggunakan 5 skenario kebocoran
pada setiap nodenya. Tabel 6.14 merupakan rekapitulasi dari analisis FT A pada setiap
node.

Tabel 6. 11 Rekapitulasi Analisis FTA

Node Bore Scenario

1-3mm 3-10 mm 10-50 mm | 50-150 mm | >150mm
3.49E-03 1.59E-03 7.40E-04 1.73E-04 2.59E-05
3.49E-03 1.59E-03 7.40E-04 1.73E-04 2.59E-05
3.70E-03 1.68E-03 7.81E-04 1.82E-04 2.73E-05
3.70E-03 1.68E-03 7.81E-04 1.82E-04 2.73E-05
3.49E-03 1.59E-03 7.40E-04 1.73E-04 2.59E-05
3.49E-03 1.59E-03 7.40E-04 1.73E-04 2.59E-05

O O W N|

6.8 Analisis Diagram Pohon Kejadian (ETA)

Metode event tree analysis digunakan untuk mengetahui peluang kejadian
bahaya suatu sistem. ETA digunakan untuk mengekskalasi top event yang sudah
didapatkan pada analisis FTA vyaitu kejadian gas release. ETA digunakan untuk
menghitung pemodelan dari kejadian yang menyebabkan kebakaran dan ledakan.
Skenario yang digunakan sebagai konsekuensi akhir pada kebakaran dan ledakan
pada penelitian ini adalah jet fire, flash fire, pool fire, vapor cloud explosion and gas
dispersion.

Untuk mengetahui frekuensi terjadinya penyalaan penyebab kebakaran dan
ledakan digunakan data sekunder dari Chemical Process Quantitative Risk Analysis
2nd Edition. Adapun berdasarkan jenis bahaya yang sudah ditentukan maka dapat
ditentukan frekuensinya berdasarkan data sekunder.

Tabel 6. 12 Probabilitas Bahaya ETA

HAZARD FIRE PROBABILITY

No. Hazard Ignition Probability Description
1 Jet Fire Immediate 0,25 Api yang dihasilkan dari
Ignition penyalaan gas yang

mudah terbakar dari
kebocoran peralatan

proses
2 Flash Fire Delayed 0,33 Api yang menyebar
Ignition dengan cepat tanpa

menghasilkan tekanan
yang merusak

3 Pool Fire Delayed 0,33 Api yang dihasilkan dari
Ignition genangan gas yang
tersulut oleh api

(dilanjutkan pada tabel selanjutnya)
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(lanjutan halaman sebelumnya)

4 Vapor cloud Delayed 0,33 Api yang dihasilkan dari
Explosion Ignition campuran gas dan udara
dengan tekanan yang
berlebih
5 Gas Release No Ignition 0,8 Kebocoran gas yang

tersebar dan tumpah
pada sistem proses

Sumber : (Center of Chemical Process Safety, 2001)

Analisis ETA dilakukan dengan menggunakan lima skenario hole diameter
kebocoran. Salah satu contoh hasil pemodelan ETA pada penelitian ini dapat dilihat

pada gambar 6.2 di halaman selanjutnya.

Node 1 Skenario 1-3mm

p= 023
Immediate Ignition
p=033
Gas Releass Delayed Ignition
3.49E-03 p=102 =033
p=033
No Immediate Ignition
p= 073
Mo Ignition
p=108

Jet Fire
8.73E-04

VCE
1.73E-04

Flash Fire
1.73E-04

Pool Fire
1.73E-04

Gas Dispersicn
2.10E-03

Gambar 6. 2 Hasil Pemodelan pada Node 1 skenario 1-3 mm

Berdasarkan hasil analisis ETA yang sudah dilakukan pada setiap node
dengan tiga jenis bahaya dan lima skenario maka dapat dilakukan rekapitulasi analisis

pada tabel berikut.

Tabel 6. 13 Rekapitulasi Analisis ETA

FREQUENCY OF EVENT / HOLE DIAMETER
Node Jet Fire

1-3mm 3-10 mm 10-50 mm | 50-150 mm | >150 mm
1 8.73E-04 3.97E-04 1.85E-04 4.32E-05 6.48E-06
2 8.73E-04 3.97E-04 1.85E-04 4.32E-05 6.48E-06
3 9.25E-04 4.20E-04 1.95E-04 4.55E-05 6.83E-06
4 9.25E-04 4.20E-04 1.95E-04 4.55E-05 6.83E-06
5 8.73E-04 3.97E-04 1.85E-04 4.32E-05 6.48E-06
6 8.73E-04 3.97E-04 1.85E-04 4.32E-05 6.48E-06

(dilanjutkan pada tabel selanjutnya)




(lanjutan halaman sebelumnya)

Vapor Cloud Explosion

1-3 mm 3-10 mm 10-50 mm | 50-150 mm | >150 mm
1 1.73E-04 7.86E-05 3.66E-05 8.55E-06 1.28E-06
2 1.73E-04 7.86E-05 3.66E-05 8.55E-06 1.28E-06
3 1.83E-04 8.31E-05 3.87E-05 9.02E-06 1.35E-06
4 1.83E-04 8.31E-05 3.87E-05 9.02E-06 1.35E-06
5 1.73E-04 7.86E-05 3.66E-05 8.55E-06 1.28E-06
6 1.73E-04 7.86E-05 3.66E-05 8.55E-06 1.28E-06

Flash Fire

1-3mm 3-10 mm 10-50 mm | 50-150 mm | >150 mm
1 1.73E-04 7.86E-05 3.66E-05 8.55E-06 1.28E-06
2 1.73E-04 7.86E-05 3.66E-05 8.55E-06 1.28E-06
3 1.83E-04 8.31E-05 3.87E-05 9.02E-06 1.35E-06
4 1.83E-04 8.31E-05 3.87E-05 9.02E-06 1.35E-06
5 1.73E-04 7.86E-05 3.66E-05 8.55E-06 1.28E-06
6 1.73E-04 7.86E-05 3.66E-05 8.55E-06 1.28E-06

Pool Fire

1-3mm 3-10 mm 10-50 mm | 50-150 mm | >150 mm
1 1.73E-04 7.86E-05 3.66E-05 8.55E-06 1.28E-06
2 1.73E-04 7.86E-05 3.66E-05 8.55E-06 1.28E-06
3 1.83E-04 8.31E-05 3.87E-05 9.02E-06 1.35E-06
4 1.83E-04 8.31E-05 3.87E-05 9.02E-06 1.35E-06
5 1.73E-04 7.86E-05 3.66E-05 8.55E-06 1.28E-06
6 1.73E-04 7.86E-05 3.66E-05 8.55E-06 1.28E-06

Gas Dispersion

1-3mm 3-10 mm 10-50 mm | 50-150 mm | >150 mm
1 2.10E-03 9.52E-04 4.44E-04 1.04E-04 1.56E-05
2 2.10E-03 9.52E-04 4.44E-04 1.04E-04 1.56E-05
3 2.22E-03 1.01E-03 4.69E-04 1.09E-04 1.64E-05
4 2.22E-03 1.01E-03 4.69E-04 1.09E-04 1.64E-05
5 2.10E-03 9.52E-04 4.44E-04 1.04E-04 1.56E-05
6 2.10E-03 9.52E-04 4.44E-04 1.04E-04 1.56E-05
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BAB VII
ANALISIS KONSEKUENSI DFEI

7.1 Penjelasan Umum

Proses yang juga penting dalam penilaian risiko adalah analisis konsekuensi
terhadap bahaya. Analisis yang dilakukan adalah pemodelan pengaruh dan dampak
kebakaran juga ledakan. Metode yang digunakan adalah dow’s fire and explosion
index yang dipublikasikan olen AIChE. Metode ini melakukan pemodelan
berdasarkan skenario terburuk (worst case scenario). Kondisi bahaya yang dinilai
adalah kondisi bahaya yang bisa mengeskalasi kejadian kebakaran dan ledakan untuk
menentukan konsekuensi. Tujuannya adalah untuk mengetahui peralatan mana saja
yang berkontribusi besar dalam menciptakan kebakaran.

Kondisi bahaya yang dinilai oleh metode ini diantaranya adalah faktor
material, bahaya umum dan bahaya khusus pada unit proses untuk menentukan indeks
dow. Indeks dow kemudian digunakan sebagai masukan perhitungan untuk
melakukan pemodelan radius dan luas paparan kebakaran dan ledakan. Hasil dari
pemodelan digunakan untuk menghitung kerugian akibat kejadian kebakaran dan
ledakan. Kemudian perhitungan tersebut digunakan untuk menentukan output dari
metode dow, berupa estimasi waktu downtime perusahaan (MPDO).

7.2 Penilaian Kondisi Bahaya Unit Proces

Dalam penentuan konsekuensi menggunakan metode dow’s fire and
explosion index sebelumnya dilakukan penilaian bahaya material, faktor kondisi
bahaya umum dan faktor kondisi bahaya khusus.

7.2.1 Penilaian Penalti Material Factor (MF)

Penilaian faktor indeks bahaya material dapat dilakukan dengan melakukan
penyesuaian dari data tingkat bahaya produk yang tertera pada tabel faktor indeks
bahaya material pada buku petunjuk metode dow, dengan nilai sebagai berikut.

T R T

| 2 ] 81-110 .
Epichlorohydrin 12 3 3 ) 88 24)
Ethane 21_ L | 4 0 Gos -@
Ethanolamine i 95 2 2 0 185 kK
Ethyl Acetate 16 10, | 3 0 o 171

Gambar 7. 1 Material Faktor Ethane

Sumber: (Dow’s Fire and Explosion Index Guide, 7th Edition)
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Magnesuim 14 106 0 | 1 - 2026
Maleic Anhydride 14 59 3 | ] 215 %5
Methacrylic Acid 93 3 2 2 171 38
Methane 2) 25 ] 4 0 Gas 25 |
Wethy! Acetate 57| 65 ] 3 0 14 0

Gambar 7. 2 Material Faktor Methane
Sumber: (Dow’s Fire and Explosion Index Guide, 7th Edition)

Berdasarkan tabel yang telah disebutkan pada American Institute of Chemical
Engineers (AIChE)-Dow's Fire & Explosion Index Hazard Classification Guide
(1994), disebutkan bahwa material factor dari etana dan metana adalah 21. Jika
dibandingkan dengan pernyataan mengenai nilai Nr, maka untuk sifat LNG memiliki
nilai 1. Sehingga, hasil dapat dilihat pada tabel berikut.

Tabel 7. 1 Tabel Penalti Faktor Indeks Bahaya Material (MF)

Material Factor Penalty (MF)
Liquid & Gasses Flammability NFPA Nr
Rating 0 1 2 3 4
Non-combustible 0 1 14 4 24 | 29 | 40
F.P > 200°F 1 4 14 | 24 | 29 | 40
100°F < F.P < 200°F Nf | 2] 10 | 14 | 24 | 29 | 40
73°F < F.P > 100°F or 3| 16 | 16 | 24 | 29 | 40
FP <73°F and BP > 100°F
FP < 73°F and BP < 100°F 4 | 21 | 21 ) 24|29 | 40

Sumber: Dow’s Fire and Explosion Index Guide (7th Edition)

Dari hasil tabel diatas dapat disimpulkan MF atau material factor penalty
adalah sebesar 21.

7.2.2 Penilaian Penalti Faktor Kondisi Bahaya Umum (F1)

Kondisi bahaya umum adalah faktor utama dalam menentukan besarnya
kerugian yang nantinya akan dialami oleh perusahaan. Kondisi bahaya umum ini akan
menghasilkan pinalti pada unit proses. Penilaian penalti faktor kondisi bahaya umum
dilakukan dengan parameter kondisi bahaya yang telah ditentukan dow. Penilaian
yang dilakukan tersedia pada tabel sebagai berikut.

Tabel 7. 2 Tabel Penilaian Penalti Kondisi Faktor Bahaya Umum (F1)

Kondisi Bahaya Penalti Node

1 2 3 4 5 6
Reaksi Kimia 0,5 0,5 0,5 0,5 0,5 0,5
Eksotermis
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(lanjutan pada tabel sebelumnya)

Pemindahan Bahan 0,5 0,5 0,5 0,5 0,5 0,5
Kimia

-Loading and
unloading operation
involving class 1

flammable

Keadaan Unit Proses 0,6 0,6 0,6 0,6 0,6 0,6
(Terbuka/Tertutup)

Perlengkapan 0,5 0,5 0,5 0,5 0,5 0,5
Kebocoran dan drainase

NILAI PENALTI (F1) 2,1 2,1 2,1 2,1 2,1 2,1

Dow’s Fire and
Explosion Index

7.2.3 Penilaian Penalti Faktor Kondisi Bahaya Khusus (F2)

Kondisi bahaya khusus adalah faktor yang paling berpengaruh pada
kemungkinan terjadinya kerugian yang terdiri atas kondisi pada unit proses yang
merupakan penyebab utama pada kasus kebakaran dan ledakan berdasarkan dow’s
fire and explosion index hazard classification guide. Penilaian yang dilakukan
tersedia pada tabel sebagai berikut.

Tabel 7. 3 Tabel Penilaian Penalti Kondisi Faktor Bahaya Khusus (F2)

Kondisi Bahaya Penalti Node
1 2 3 4 5 6

Tekanan Sub- atmosfer 0,5 0,5 0,5 0,5 0,5 0,5
Peralatan / Operasi pada 0,5 0,5 0,5 0,5 0,5 0,5
daerah flammable
Ledakan Debu 0,25 0,25 0,25 0,25 0,25 | 0,25
Terdapat proteksi 0,2 0,2 0,2 0,2 0,2 0,2
terhadap korosi
Kebocoran (joint and 0,3 0,3 0,3 0,3 0,3 0,3
packing)
Peralatan Berputar 0,5 0,5 0,0 0,0 0,5 0,5
(Pompa, Kompressor)
-Terdapat Pompa diatas
75 HP
NILAI PENALTI (F2) | 2,25 2,25 1,75 1,75 225 | 2,25

Dow’s Fire and

Explosion Index
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7.3 Penilaian Indeks Kebakaran dan Ledakan Dow
Setelah melakukan penilaian kondisi bahaya, dilakukan perhitungan indeks

kebakaran dan ledakan dow (F&EI). Perhitungan dilakukan dengan rumus sebagai
berikut.

F&EI=MF x (FLX F2)........coeo..(1) (AICHE, 1994)

Dimana:

F & El : Indeks kebakaran dan ledakan dow.
MF : Faktor indeks bahaya material.

F1 : Faktor indeks kondisi bahaya umum.
F2 : Faktor indeks kondisi bahaya khusus

Sehingga didapatkan nilai F&EI sebagai berikut.
Tabel 7. 4 Tabel Nilai Indeks F&EI

Indeks Faktor Penalti Node

1 2 3 4 5 6
Indeks  Faktor  Bahaya | 21 21 21 21 21 21
Material (MF)
Indeks  Faktor  Kondisi 2,1 2,1 2,1 2,1 2,1 2,1
Bahaya Umum (F1)
Indeks  Faktor  Kondisi | 2,25 2,25 1,75 1,75 2,25 | 2,25

Bahaya Khusus (F2)
Indeks  Kebakaran dan | 99,22 | 99,22 | 77,17 | 77,17 | 99,22 | 99,2
Ledakan Dow (F&EI) 5 5 5 5 5 25

Penilaian Tingkat Bahaya | INT INT | MOD | MOD | INT | INT
(berdasarkan metode dow)

Penilaian tingkat bahaya dinilai berdasarkan hasil nilai indeks kebakaran dan
ledakan yang telah dihitung sebelumnya. Nilai diatas mengacu pada American
Institute of Chemical Engineers (AIChE)-Dow's Fire & Explosion Index Hazard
Classification Guide (1994).

Tabel 7. 5 Tabel Penilaian Tingkat Bahaya untuk Nilai Indeks Dow

DEGREE OF HAZARD FOR F&EI
No Hazard Degree Abbreviation | Fire and Explosion Index Range
1 1-60
2 Moderate MOD 61-96
3 Intermediate INT 97 - 127
4 Heav HEA 128 - 158
5 159 - up

Sumber: Dow’s Fire and Explosion Index Guide (7th Edition)
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7.4 Pemodelan Daerah Paparan Kebakaran dan Ledakan

Pada metode dow setelah diketahui nilai F&EI maka dilakukan pemodelan
daerah persebaran kebakaran dan ledakan atau disebut dengan area of exposure
(AQE). Tahap ini dilakukan untuk mengetahui komponen unit proses yang terkena
dampak oleh kejadian kebakaran dan ledakan. Sebelumnya, ditentukan radius
paparan kebakaran dan ledakan yang mungkin terjadi. Dalam menentukan radius
dipengaruhi oleh nilai F&EI, berikut rumus yang digunakan.

ROE=084x (F&EI...............(2) (AIChE, 1994)
Dimana:

F&EI : Indeks kebakaran dan ledakan.
ROE : Radius paparan kebakaran dan ledakan (ft)

Dari perhitungan menggunakan rumus diatas, didapatkan hasil radius dengan
satuan ft dan m sebagai berikut.

Tabel 7. 6 Tabel hasil perhitungan radius

NODE | F&EI ROE (ft) ROE (m)
1 99,225 83.349 25.40478
2 99,225 83.349 25.40478
3 77,175 64.827 19.75927
4 77,175 64.827 19.75927
5 99,225 83.349 25.40478
6 99,225 83.349 25.40478

Setelah didapatkan nilai radius, kemudian dilakukan perhitungan luas daerah
paparan dan ledakan dengan rumus sebagai berikut.

AOE =1 x (ROE)?........cecevecev(3)
Dimana:

AOE : Luas daerah paparan kebakaran dan ledakan (m?)
ROE : Radius paparan kebakaran dan ledakan (m)

Dari rumus diatas didapatkan nilai luas persebaran kebakaran dan ledakan
sebagai berikut.

Tabel 7. 7 Tabel hasil perhitungan luas daerah paparan kebakaran dan ledakan

NODE F&EI ROE (ft) ROE (m) AOE (m?)
1 99,225 83.349 25.40478 21813.76
2 99,225 83.349 25.40478 21813.76
3 77,175 64.827 19.75927 13195.98

(dilanjutkan halaman selanjutnya)



(lanjutan pada tabel sebelumnya)

4 77,175 64.827 19.75927 13195.98
5 99,225 83.349 25.40478 21813.76
6 99,225 83.349 25.40478 21813.76

Dari perhitungan luas daerah paparan kebakaran dan ledakan, dapat dilakukan
pemodelan kejadian. Pemodelan dilakukan pada P&ID plan dari PT Terminal Teluk
Lamong. Hasil pemodelan dapat dilihat pada lampiran.

7.5 Perhitungan Dampak Kerugian Kebakaran dan Ledakan

Pada metode ini dampak kerugian kebakaran dan ledakan biasa disebut dengan
original cost (OC). Dampak kerugian ini dihitung untuk menentukan estimasi
downtime. Dampak kerugian yang dihitung adalah dampak kerugian untuk komponen
— komponen dan produk. Data yang digunakan merupakan data sekunder sesuai
dengan spesifikasi komponen yang tersedia. Dampak kerugian yang dimaksudkan
adalah kerugian yang terjadi akibat kehilangan produk akibat kejadian kebakaran.
original cost merupakan penjumlahan antara product cost dan equipment cost.
Berikut perhitungan keduanya.

7.5.1 Perhitungan Dampak Kerugian Produk (Product Cost)

Nilai kerugian product dapat ditentukan melalui harga produk LNG
yang ada. Harga pasar produk LNG mengacu pada referensi dari International
Gas Union, World LNG Report 2019. Harga pasar untuk LNG sebesar US$
9,78/MMBTU. Sehingga didapatkan nilai kerugian untuk product cost (PC)
pada tiap node sebagai berikut.

Tabel 7. 8 Tabel Perhitungan Kerugian pada Produk

Node Unit Proses Kapasitas di Kapasitas di Product Cost
Tangki Pipa (PC)
(MMBTU) | (MMBTU/hour)

1 Pipa - 353.1 $ 3,453.32
2 Pipa - 353.1 $ 3,453.32
3 Pipa - 353.1 $ 3,453.32
Tangki 1341.78 - $ 13,122.61

4 Pipa - 353.1 $ 3,453.32
Tangki 1341.78 - $ 13,122.61

5 Pipa - 353.1 $ 3,453.32
6 Pipa - 353.1 $ 3,453.32

Kemudian dilakukan perhitungan pada total product cost (TPC) dengan
menyesuaikan efek dampak kejadian kebakaran dan ledakan sesuai dengan
pemodelan yang telah dibuat. Sehingga didapatkan nilai TPC sebagai berikut.
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Tabel 7. 9 Perhitungan Kerugian Total Produk tiap Node (TPC)

Node Kerugian Pada Unit Proses Total Product Cost (TPC)
1 Connecting Hose - Conveyor $ 3,453.32
2 Connecting Hose - Conveyor $ 3,453.32
3 Ship — to — ship transfer - Conveyor $ 16,575.93
4 Ship — to — ship transfer - Crane $ 16,575.93
5 Disconnecting Hose - Conveyor $ 3,453.32
6 Disconnecting Hose - Conveyor $ 3,453.32

7.5.2 Perhitungan Dampak Kerugian Komponen (Equipment Cost)

Dampak kerugian komponen dihitung pada tiap node dalam satuan USD. Harga
didapatkan dari Valve Kitazawa dari PT Busur Kilat Perkasa Perhitungan total
equipment cost (TEC) pada tiap node dapat dilihat pada lampiran V1. Berikut untuk
hasil pada node 1.

Tabel 7. 10 Tabel Perhitungan Equipment Cost pada daerah paparan kebakaran pada

node 1

Node 1 : Equipment Cost pada Daerah Paparan Kebakaran dan Ledakan

No. Equipment Code Size Price (IDR) Price (USD)
1 Gate Valve - 254 mm | IDR $
52,706,000.00 3,730.95
2 Ball Valve - 19,05 IDR $
mm 2,897,400.00 205.10
3 Ball Valve - 254 mm | IDR $
57,706,000.00 4,084.89
4 Ball Valve - 254 mm | IDR $
57,706,000.00 4,084.89
5 Ball Valve - 19,05 IDR $
mm 2,897,400.00 205.10
6 Test Globe 23- 19,05 IDR $
Valve 025GB- | mm 4,481,625.00 317.25
015
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7 Globe Valve | 23- 19,05 IDR $
025GB- | mm 4,481,625.00 317.25
016
8 Check Valve | 23- 254 mm | IDR 3
400CH- 46,839,000.00 3,315.64
019
9 Butterfly 23- 254 mm | IDR $
Valve 400BU- 7,916,000.00 560.36
048
10 Ball Valve 23- 19,05 IDR $
025BL- | mm 2,897,400.00 205.10
038
11 Ball Valve 23- 101,6 IDR $
080BL- | mm 19,043,200.00 1,348.03
036
12 Globe Valve | 23- 50,8 IDR $
040GB- | mm 9,833,000.00 696.06
039
13 Globe Valve | 23- 19,05 IDR $
025GB- | mm 3,687,375.00 261.02
020
14 Temperature | 23-TG- 19,05 IDR $
Gauge 011 mm 8,250,000.00 584.00
15 Pressure 23-PG- 19,05 IDR $
Gauge 012 mm 8,250,000.00 584.00
16 Pressure 23-PT- 19,05 IDR $
Transmitter 015 mm 11,250,000.00 796.36
17 Pressure 23-Pl- 19,05 IDR $
Indicator 015 mm 11,250,000.00 796.36
18 Temperature | 23-TT- 19,05 IDR $
Transmitter 042A mm 8,250,000.00 584.00
19 Temperature | 23-Tl- 19,05 IDR $
Indicator 042A mm 8,250,000.00 584.00
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20 Compressor | - - IDR $
1,595,000.00 112.91

21 Conveyor - - IDR $
423,801,000.00 30,000.00

22 Motor Listrik | - - IDR $

Conveyor 112,999,473.30 7,999.00

Total $

61,372.26

Setelah melakukan perhitungan total product cost (TPC) dan total equipment
cost (TEC) kemudian dilakukan perhitungan total original cost (OC) pada setiap
node. OC ini didapatkan dari hasil penjumlahan TPC dan TEC yang dinyatakan
dalam satuan yang sama yakni USD. OC pada setiap node yang telah ditentukan
tersedia pada tabel sebagai berikut.

Tabel 7. 11 Tabel Hasil Perhitungan OC pada tiap Node

NODE Exposure | Total Product | Total Equipment Original
Area (AOE) Cost (TPC) Cost (TEC) Cost
(m?) (USD) (USD) (USD)
1 2181376 | $ 10,359.95| $ 61,372.26 $71,732.21
2 21813.76 | $ 10,359.95| $ 113,373.26 | $123,733.21
3 1319598 |$ 23/482.95| $ 1,065,432.51 | $1,088,915.46
4 1319598 |$ 2348295 | $ 1,117,433.51 | $1,140,916.46
5 2181376 | $ 10,359.95| $ 65172.26 $75,532.21
6 21813.76 |$ 10,359.95| $ 117,173.26 | $127,533.21

7.6 Penilaian Faktor Kerusakan (Damage Factor)

Tahap selanjutnya adalah factor kerusakan atau damage factor. Factor kerusakan
merupakan representasi dari keseluruhan dampak kebakaran juga ledakan yang
dihasilkan dari produk yang mudah terbakar. Penilaian DF ditentukan dengan kurva
pada American Institute of Chemical Engineers (AIChE)-Dow's Fire & Explosion
Index Hazard Classification Guide (1994) yang mengacu pada nilai faktor material
(MF) dan faktor kondisi bahaya unit proses (F3). Untuk perhitungan F3 sebagai
berikut.

F3=FLXF2iiiiioiiiaiie (4) (AIChE, 1994)

Dimana:
F1 : Nilai penalti kondisi bahaya umum.
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F2 : Nilai penalti kondisi bahaya khusus.
F3 : Nilai penalti kondisi bahaya unit proses

Sehingga dari rumus perhitungan diatas didapatkan nilai F3. Nilai perhitungan
F3 tersedia pada tabel sebagai berikut.

Tabel 7. 12 Tabel Nilai Indeks Kondisi Bahaya Unit Proses (F3)

Indeks Faktor Penalti Node

1 2 3 4 5 6
Indeks Faktor Bahaya | 21 21 21 21 21 21
Material (MF)
Indeks Faktor Kondisi 2,1 2,1 2,1 2,1 2,1 2,1
Bahaya Umum (F1)
Indeks Faktor Kondisi | 2,25 2,25 1,75 1,75 2,25 2,25
Bahaya Khusus (F2)
Indeks  factor  Kondisi | 4,725 | 4,725 | 3,675 | 3,675 | 4,725 | 4,725
Bahaya Unit Proses (F3)

Kemudian hasil dari perhitungan F3 diatas, direpresentasikan pada kurva yang
tersedia pada American Institute of Chemical Engineers (AIChE)-Dow's Fire &
Explosion Index Hazard Classification Guide (1994). Kurva damage factor berisikan
material factor dan F3.

FIGURE 8 - DAMAGE FACTOR

: Unit Hazard Factor (F3) = F1 X F2 __’__"f_’:::ﬂ EZE
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MATERIAL FACTOR (MF)
See Appendix E for data equations.

Gambar 7. 3 Kurva Damage Factor
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Sumber: Dow’s Fire and Explosion Index Guide (7th Edition)

Sehingga didapatkan nilai faktor kerusakan (DF) tiap node seperti tersedia
pada tabel sebagai berikut.

Tabel 7. 13 Tabel Faktor Kerusakan (DF) tiap node

Node F3 DF
1 4,725 0,69
2 4,725 0,69
3 3,675 0,62
4 3,675 0,62
5 4,725 0,69
6 4,725 0,69

7.7 Penilaian Faktor Kredit Peralatan Keamanan (Credit Factors)

Tahap selanjutnya adalah penilaian factor kredit peralatan keamanan atau credit
factor. Penialaian ini dinilai berdasarkan parameter dan nilai yang telah ditentukan
pada American Institute of Chemical Engineers (AIChE)-Dow's Fire & Explosion
Index Hazard Classification Guide (1994). CF ini diharapkan dapat mengurangi nilai
evaluasi bahaya pada unit proses. Penilaian CF terdiri dari beberapa bagian,
diantaranya peralatan kontrol (C1), peralatan isolasi produk (C2) dan peralatan
proteksi kebakaran (C3). Penilaian CF tersedia pada tabel sebagai berikut.
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Tabel 7. 14 Tabel Penilaian Faktor Kredit Peralatan Keamanan (CF)

No. Credit Parameters Credit Tick | Credit Description
Factors Range Value (based on Dow's Fire and Explosion Guide 7th Ch.
Control Credit Factors)
Emergency Power 0,98 v 0,98 If provided to supply operation equipment during
emergency situation.
Control Cooling 0,97 - 0,99 v 0,97 If backup cooling system, designed to provide at
1 Equipment least 10 minutes of the cooling requirements.

(C1) Explosion Control | 0,84 -0,98 v 0,98 If for overpressure relief system provided in the
plant such as pressure safety valve, flare or any
relief device equipment regarding overpressure.

Emergency 0,96 - 0,99 v 0,96 If in the plant, emergecny stop system provided to
Shutdown stop rotating equipment (52-ESDP-2).
Computer Control | 0,93-0,99 v 0,93 Adequate computer control system is provided
Inert Gas 0,94 - 0,96 v 0,94 If in the plant, inert gas system is installed.
Operating 0,91-0,99 v 0,91 Operators are capable working in any operational
Instruction / conditions (startup, normal, emergency).
Procedures
Reactive Chemical | 0,91 -0,98 v 0,98 If MSDS review is provided and publicated
Review
Other Process 0,91-0,98 v 0,94 Other process hazard analysis have been done by the
Hazard Analysis company
TOTAL C1: 0,655 | (The multiplication sum of C1 credit penalty)
Remote Control 0,96 - 0,98 v 0,98 If in the plant, isolation valve is installed
2 Hazardous | Valves
Material Dump / 0,96 - 0,98 v 0,98 Credit is given for a normal venting system that
Isolation (C2) | Blowdown reduces the exposure of surrounding equipment
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released gases or liquids. A vent tied into a flare
system .

Drainage 0,91 -0,97 v 0,97 If in the plant, Drainage system is installed

Automatic Locks 0,98 v 0,98 If plant is provided with an interlock system which
prevents incorrect material flow.

TOTAL C2: 0,913 | (The multiplication sum of C2 credit penalty)
Leak Detection 0,94 -0,98 v 0,98 If gas detectors have been installed in the plant area.
Structural Steel 0,95-0,98 v 0,98 If in the plant system, all of the equipment (e.g
Fire pipes, tanks, pumps) using steel material.
3 Protection | Fire Water Supply | 0,94 -0,97 v 0,97 If in the plant, fire water supply is provided in the
(C3) event of preventing fire hazard.

Special Systems 0,91 v 0,91 If in the plant, CO2 system is provided in the event
of preventing fire hazard.

Sprinkler Systems | 0,74 - 0,97 v 0,97 If in the plant, sprinklers system is provided in the
event of preventing fire hazard.

Water Contains 0,97 - 0,98 v 0,98 If in the plant, water curtains system is provided in
the event of preventing fire hazard.

Foam 0,92 - 0,97 v 0,97 If in the plant, foam system is provided in the event
of preventing fire hazard.

Hand 0,93-0,98 v 0,98 If in the plant, portable fire extinguisher is provided

Extinguishers / in the event of preventing fire hazard.

Monitor

Cable Protection 0,94 -0,98 v 0,98 If in the plant, protection to electrical cabel tray is
provided in the event of preventing fire hazard.

TOTAL C3: 0,751 | (The multiplication sum of C3 credit penalty)
LOSS CONTROL CREDIT FACTORS (C1xC2xC3): 0,449 | Credit factor result (CF)
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7.8 Perhitungan Maximum Probable Property Damage (MPPD)

Pada tahap selanjutnya adalah perhitungan estimasi downtime atau most
probable day outage (MPDO) terdiri dari beberapa proses. Untuk mendapatkan nilai
MPDO terlebih dahulu dilakukan perhitungan replacement value (RV) atau nilai
kerugian aktual. Berikut perhtungan nilai kerugian aktual.

RV=082x0CXEF.....c....cvecnn...(5) (AIChE, 1994)

Dimana:

RV  :Nilai kerugian aktual (USD)

OC : Nilai dampak kerugian kebakaran dan ledakan (USD)

EF  : Faktor eskalasi menggunakan indeks Chemical Engineering Plant Cost

Pada rumus perhitungan diatas, berdasarkan buku petunjuk dow nilai 0,82 adalah
nilai margin pengurang pada properti yang tidak termasuk dalam nilai kerguian aktual
seperti jalanan, jaringan pipa bawah tanah dan properti lain selain PC dan EC.
(AIChE, 1994). EF adalah nilai margin penambah untuk memperbaharui biaya akibat
perubahan nilai mata uang (inflasi atau deflasi) pada tahun awal ke tahun yang telah
ditentukan. Indeks yang dipakai diambil dari American Institute of Chemical
Engineers (AIChE)-Dow's Fire & Explosion Index Hazard Classification Guide
(1994) yaitu pada tahun 1986 dan tahun 2019. Pada tahun 1986 sebesar 318,4.
Sedangkan untuk tahun 2019 menggunakan perhitungan rata — rata kenaikan per
tahun, sehingga didapat nilai 601,4951.

_ CEPCI (2019)

= CEPCT (Togg) e (6) (AIChE, 1994)

Dimana:
CEPCI : Indeks pabrik petrokimia.
Setelah menghitung nilai EF, didapatkan nilai RV sebagai berikut.

Tabel 7. 15 Tabel Perhitungan Nilai Kerugian Aktual (RV)

Node | Original Cost CEPCI CEPCI Escalation | Replacement
(CC) factor Value (RV)
(USD) (2019) (1986) (EF) (USD)
1 $71,732.21 $111,118.69
2 $123,733.21 $191,672.22
3 $1,088,915.46 | 601,4951 318,4 1,889118 | $1,686,813.44
4 $1,140,916.46 $1,767,366.97
5 $75,532.21 $117,005.18
6 $127,533.21 $197,558.71
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Dari hasil perhitungan diatas kemudian dilakukan perhitungan MPPD. MPPD
merupakan nilai konsekuensi yang paling aktual karena perhitungan dipengaruhi oleh
damage factor dan credit factor. DF dan CF adalah nilai faktor untuk memodelkan
nilai konsekuensi kerugian paling aktual dari kejadian kebakaran dan ledakan sesuai
bahaya produk dan peralatan keamanan pada unit proses. Perhitungan MPPD adalah
sebagai berikut.

MPPD =(RV X DF) X CF ..o (7) (AIChE, 1994)

Tabel 7. 16 Tabel Perhitungan Estimasi Kerusakan Properti Aktual

Node Replacement Damage | Credit Most Probable Property
Value (RV) Factor | Factor Damage (MPPD)
(USD) (DF) (CF) (USD) ($ MM)
1 $111,118.69 0,69 $ 34,425.68 0.034
2 $191,672.22 0,69 $59,381.97 0.059
3 $1,686,813.44 0,62 0,449 | $469,575.13 0.470
4 $1,767,366.97 0,62 $491,999.62 0.492
5 $117,005.18 0,69 $ 36,249.38 0.036
6 $197,558.71 0,69 $61,205.67 0.061

7.9 Perhitungan Most Probable Days Outage (MPDO)

Pada tahap terakhir, nilai MPPD direpresentasikan ke dalam rumus pada
American Institute of Chemical Engineers (AIChE)-Dow's Fire & Explosion Index
Hazard Classification Guide (1994) untuk mengetahui estimasi waktu downtime
(MPDO). Untuk kondisi normal rumus yang digunakan adalah sebagai berikut.

log Y = 1.325132 +0.592471(logX) or log Y = 1.215132 +0.592471*logX
Sehingga didapatkan hasil perhitungan sebagai berikut.

Tabel 7. 17 Tabel Hasil Perhitungan Menggunakan Rumus

X Log X (-) 0,59247°x Log Y Y
LogX
0.034 | 1.468521083 -0.87006 0.455076 2.851516
0.059 | 1.229147988 -0.72823 0.596897 3.952733
0.470 | 0.327902142 -0.19427 1.130859 13.51635
0.492 | 0.308034897 -0.1825 1.14263 13.8877
0.036 | 1.443697499 -0.85535 0.469783 2.949736
0.061 | 1.214670165 -0.71966 0.605475 4.031579
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Tabel 7. 18 Tabel Hasil Perhitungan Estimasi Downtime (MPDO)

Node | Most Probable Property Damage | Most Probable Days
(MPPD) Outage (MPDO)
(USD) ($ MM) (Days)
1 | $34,425.68 0.034 2.851516
2 | $59,381.97 0.059 3.952733
3 | $469,575.13 0.470 13.51635
4 | $491,999.62 0.492 13.8877
5 |$36,249.38 0.036 2.949736
6 | $61,205.67 0.061 4.031579

7.10 Representasi Risiko Risk Matrix UK- HSE

Representasi penilaian risiko merupakan hasil dari penelitian tentang
penilaian risiko sebuah unit proses. Penilaian risiko pada kali ini direpresentasikan
pada risk matrix dengan standar UK — HSE. Penilaian risiko dilakukan dengan
menggabungkan hasil analisis frekuensi yang dilakukan dengan metode FTA & ETA
dan hasil analisis yang menggunakan metode dow’s fire and explosion index. Hasil
representasi ini menunjukkan level risiko pada setiap node yang telah ditentukan.

7.10.1 Deskripsi Matriks

Matriks risiko yang digunakan merupakan matriks dengan standar UK —HSE.
Untuk penelitian kali ini menggunakan matriks dengan bentuk 5x5. Berikut dua
referensi tabel yang digunakan.

Tabel 7. 19 Tabel Matriks Risiko UK - HSE

RISK = HAZARD
HAZARD X LOW (1)
LIKELIHOOD
LIKELIHOOD | 3

HIGH (3) MEDIUM

HAZARD
MEDIUM (2)

4
MEDIUM

Sumber : (Nerc Health & Safety Procedure Number 12)

HAZARD
HIGH (3)

LIKELIHOOD
MEDIUM (2)

LIKELIHOOD
LOW (1)

3
MEDIUM
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Tabel 7. 20 Tabel Risk Matrix

RISK

Hazard Hazard
Very Low Low

Likelihood
Very High
Likelihood
High
Likelihood
Medium
Likelihood
Low
Likelihood
Very Low

Hazard
Very High

7.10.2 Deskripsi Tingkat Frekuensi

Deskripsi tingkat frekuensi didapatkan dari salah satu jurnal yang membahas

tentang Risk acceptance criteria in Europe. Sehingga nilai kuantitatif dari deskripsi
tingkat frekuensi adalah seperti pada tabel sebagai berikut.

Tabel 7. 21 Tabel Deskripsi Tingkat Frekuensi Matriks Risiko

Likelihood Code Description Quantitative
Level Value
Category 1 C1 Negligible level of risk 1077
Category 2 C2 Broadly acceptable level 107°
of risk
Category 3 C3 LUP limit of acceptability 3x107°
(Converted from risk of
dangereous dos of
3x1077
Category 4 C4 Risk has to be reduced to 10~5
the level as low as
reasonably practicable
Category 5 C5 Intolerable limit for 10~*
members of the public

Sumber: (Trbojevic, 2010)

7.10.3 Deskripsi Tingkat Konsekuensi

Deskripsi tingkat konsekuensi yang ditentukan terdiri dari beberapa penilaian
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adalah parameter kerusakan komponen dan sistem. Pada penelitian kali ini dilakukan
perbandingan dengan matriks risiko yang pernah ada dari beberapa penelitian.
Deskripsi kuantitatif nilai tingkat konsekuensi sesuai matriks risiko yang sudah
dibandingkan dari penelitian oleh Elfrinsen Gustaf Adwinda, 2019 dan Ngakan Putu
Prajna Pratisthita Nata Kusuma, 2018 adalah tersedia pada tabel sebagai berikut.

Tabel 7. 22 Tabel Deskripsi Tingkat Konsekuensi Matriks Risiko

Severity Code Description Quantitative
Level Value
Level 1 L1 Minor equipment damage MPDO <1
and neliglibel downtime. Day
(<1 day)
Level 2 L2 Minor system damage and MPDO > 1
downtime.(>1 day) Day
Level 3 L3 Minor system damage and MPDO > 5
downtime.(>5 day) Day
Level 4 L4 Major system damage and | MPDO > 10
downtime.(>10 day) Day
Level 5 L5 Extensive facility damage | MPDO > 30
and downtime.(>90 day) Day

7.10.4 Deskripsi Tingkat Risiko

Deskripsi tingkat risiko adalah penggabungan nilai frekuensi dan nilai
konsekuensi. Nilai tingkat risiko beserta rekomendasi yang ditentukan berdasarkan
standar UK — HSE dengan perbandingan yang ditentukan menyesuaikan jumlah
matriks. Deskripsi tersedia pada tabel sebagai berikut.

Tabel 7. 23 Tabel Tingkat Risiko

Risk Level Type of Risk Code Description
1-4 Low Risk Acceptable
6-12 Medium Risk Monitor and review
control measures
15-25 High Risk Stop activity or
process and
improve control
measures

7.10.5 Penilaian Risiko

Penilaian risiko dilakukan pada setiap node dan scenario kejadian kebakaran
dan ledakan. Skenario diplotting berdasarkan frekuensi dan setiap kejadian ledakan
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yang mungkin terjadi dengan berbagai variasi kebocoran. Berikut tabel — tabel hasil
penilaian risiko yang sudah direpresentasikan pada risk matrix.

Tabel 7. 24 Tabel Deskripsi Tingkat Frekuensi dan Konsekuensi

No.

Node Deskripsi Node Event Occur

1

Connecting Hose - Conveyor 1 - JET FIRE

- FLASH FIRE

- POOL FIRE

- VAPOR CLOUD
EXPLOSION

- GAS DISPERSION

Connecting Hose - Conveyor 2 - JET FIRE

- FLASH FIRE

- POOL FIRE

- VAPOR CLOUD
EXPLOSION

- GAS DISPERSION

Ship — to — ship transfer - 3 -JET FIRE
Conveyor - FLASH FIRE

- POOL FIRE

- VAPOR CLOUD

EXPLOSION

- GAS DISPERSION

Ship — to — ship transfer - Crane 4 -JET FIRE

- FLASH FIRE

- POOL FIRE

- VAPOR CLOUD
EXPLOSION

- GAS DISPERSION

Disconnecting Hose - Conveyor 5 -JET FIRE

- FLASH FIRE

- POOL FIRE

- VAPOR CLOUD
EXPLOSION

- GAS DISPERSION

Disconnecting Hose - Conveyor 6 -JET FIRE

- FLASH FIRE

- POOL FIRE

- VAPOR CLOUD
EXPLOSION

- GAS DISPERSION
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7.10.5.1 Penilaian Risiko pada Kejadian Jet Fire

Tabel dibawah adalah hasil dari penilaian risiko pada kejadian Jet Fire pada
beberapa skenario kebocoran berdasarkan diameter di setiap node. Mulai dari
skenario 1-3 mm sampai skenario > 150 mm. Dari hasil penilaian didapatkan

mayoritas hasil

unacceptable yang artinya perlu dilakukan mitigasi. Hasil dapat

dilihat pada lampiran VI. Berikut salah satu hasil risk matrix pada skenario Jet Fire
diameter 1 — 3 mm.

Tabel 7. 25 Tabel Penilaian Risiko Kejadian Jet Fire Setiap Node pada Diameter 1-

3 mm

RISK

Hazard Hazard | Hazard | Hazard Hazard
Very Low | Low | Medium High | Very High

Likelihood
Very High
Likelihood
High
Likelihood
Medium
Likelihood
Low
Likelihood
Very Low

1256

Tabel 7. 26 Tabel Penilaian Risiko Kejadian Jet Fire Setiap Node pada Diameter 1-

3 mm
Downtime | LIKELIHOOD, SEVERITY & RISK LEVEL / HOLE DIAMETER
Node | (MPDO) JET FIRE
Days 1-3mm | L | S | R| RiskStatus Recommendation
1 3 0.00087 | C5| L2 |10 MR Monitor and review
2 4 0.00087 | C5| L2 |10 MR Monitor and review
3 14 0.00092 | C5|L4 |20 - Stop activity
4 14 0.00092 | C5|L4 |20 Stop activity
5 3 0.00087 | C5| L2 |10 MR Monitor and review
6 4 0.00087 | C5|L2|10 MR Monitor and review
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BAB VIII
ANALISIS KONSEKUENSI FIRE MODELLING

8.1 Penjelasan Umum

Proses selanjutnya adalah analisis konsekuensi menggunakan metode yang
berbeda dengan sebelumnya. Metode selanjutnya adalah fire modelling parameter
yang perlu diperhatikan adalah:

1. Luas area yang terdampak.

2. Jumlah orang yang terdampak.
3. Jumlah kerugian yang dialami.
4. Jenis ledakan yang akan terjadi.

Analisis konsekuensi dimulai dari penentuan receiver dan selanjutnya
dilakukan pemodelan bahaya dengan menggunakan software fire modelling.
Pemodelan bahaya berupa jet fire, flash fire, pool fire dan vapor cloud explosion.
Sedangkan untuk gas dispersion tidak dianalisis karena tidak beracun, sehingga
diasumsikan tidak berbahaya pada manusia.

8.2 Penentuan Receiver

Penentuan receiver dilakukan untuk mengetahui letak titik potensi
berbahaya. Letak titik potensi berbahaya digunakan untuk melakukan pemodelan
konsekuensi menggunakan fire modelling. Penentuan titik dapat mengetahui jumlah
pekerja pada letak titik tersebut. Sehingga fatalitas dapat diketahui dari dampak
bahaya. Untuk penentuan receiver dan jumlah pekerja dapat dilihat pada tabel
berikut.

Tabel 8. 1 Receiver dan Worker

Receiver Receiving Locations Node Worker
1 LNG Vessel 1,2,5,6 21
2 Loading Arm 3,4 5
3 Floating Storage Unit 1,2,5,6 21
4 Jetty eksisting 3,4 30
5 Jetty LNG 1,2,3,4,5,6 6

8.3 Fire Modelling dengan software ALOHA

Seperti yang dijelaskan pada bab 11 bahwa fire modelling merupakan sebuah
perangkat lunak yang digunakan untuk memodelkan konsekuensi dari potensi bahaya
yang mungkin terjadi. Perangkat lunak ini sering digunakan dalam dunia industri
seperti perusahaan migas dan perusahaan kimia. Potensi bahaya yang terdampak ke
manusia, gedung, lingkungan sekitar dapat disimulasikan dengan baik.
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Skenario pada penelitian kali ini dilakukan dengan berbagai macam variabel
yang berbeda. Pertama berdasarkan skenario kebocoran yang telah dilakukan pada
saat perhitungan frekuensi. Scenario kebocoran yang digunakan adalah pipa diameter
1-3mm,3-10 mm, 10 — 50 mm, 50 — 150 mm dan > 150 mm pada setiap
kemungkinan bahaya yang terjadi. Skenario berikutnya ada dua skenario yaitu pada
siang hari, temperature 28,78 derajat celcius, kecepatan angin 9 knot yang
berasal dari arah Tenggara 135 derajat. Pada malam hari, temperature 23,78
derajat celcius, kecepatan angin 3 knot yang berasal dari arah Tenggara 135
derajat.

8.4 Jet Fire

Jet Fire merupakan salah satu konsekuensi yang dihasilkan pada sistem yang
dianalisis. Dalam melakukan analisis konsekuensi menggunakan fire modelling
software dibutuhkan input data kejadian sehingga hasil analisis konsekuensi yang
dihasilkan lebih akurat. Jet fire disebebakan oleh difusi turbulen adanya gas yang
keluar dari sistem produksi LNG dan terdapat sumber panas dilokasi kebocoran gas
tersebut. Pada kejadian bahaya jet fire scenario dilakukan dengan kebocoran pipa
berdiameter 1 — 3 mm, 3 — 10 mm, 10 — 50 mm, 50 — 150 mm dan > 150 mm dan
dengan 2 skenario berdasarkan waktu, kecepatan angin, temperature dan arah angin.
Untuk level konsentrasi pada radiasi panas yaitu 4 kW/m?, 12.5 kW/m? dan 35
kW/m? yang dapat dilihat pada tabel berikut ini.

Tabel 8. 2 Nilai Fluks Panas

Radient Heat Effect
[KW/m?]
4 Impairment of escape routes. Evacuation points and
musters area considered impaired
125 Extreme pain within 20 seconds, movement to shelter is

instinctive; fatality if escape is not possible. 70% fatality
for outdoors / offshore
35 Immediate fatality to all personnel local to the fire (escape
is not possible) i.e. 100% fatality

Sumber: (Barry,2002)
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Gambar 8. 1 Hasil simulasi ALOHA jet fire skenario 1 kebocoran > 150 mm

Pada penelitian kali ini hasil fire modelling dikategorikan dalam beberapa
warna radiasi panas:

N 3 cwim? = Menyebabkan kematian
B 125kW/m? = Dalam 60 detik menyebabkan luka
S owim? = Dalam 60 detik menyebabkan nyeri

Gambar 8. 2 Analisis konsekuensi jet fire pada skenario 1 dengan kebocoran > 150
mm

Berdasarkan Gambar 8.2 semakin tinggi parameter radiasi panas maka
semakin kecil atau sempit luas radius panasnya. Berikut adalah hasil rekapitulasi hasil
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analisis konsekuensi jet fire dengan skenario siang hari, temperature 28,78 derajat
celcius, kecepatan angin 9 knot yang berasal dari arah Tenggara 135 derajat.

Tabel 8. 3 Hasil analisis konsekuensi jet fire skenario siang

Receiving Node People Bore Jet Fire
Locations Scenario 35 125 4
kW/m? | kW/m? | kW/m?
10-50 mm | 10.054 | 10.054 | 12.796
LNG 1,2,5,6 50-150
>150mm | 12.796 | 26.506 | 47.528
10-50 mm | 10.054 | 10.054 | 11.882
Loading 50-150
Arm 3,4 5 mm 10.054 | 18.28 31.99
>150 mm | 10.968 | 23.764 | 42.044
10-50 mm | 10.054 | 10.054 | 11.882
Floating 1,256 50-150
Storage 21 mm 10.054 | 19.194 | 33.818
Unit >150 mm | 10.968 | 24.678 | 43.872
10-50 mm | 10.054 | 10.054 | 12.796
Jetty LNG | 1,2,3,4, 50-150
5,6 30 mm 10.054 | 21.022 36.56
>150 mm | 12.796 | 27.42 47.528
10-50 mm | 10.054 | 10.054 | 12.796
Jetty 3,4 50-150
eksisting 6 mm 10.054 | 21.022 36.56
>150 mm | 12.796 | 27.42 47.528

Berikut adalah hasil rekapitulasi hasil analisis konsekuensi jet fire dengan
skenario malam hari, temperature 23,78 derajat celcius, kecepatan angin 3 knot
yang berasal dari arah Tenggara 135 derajat.

Tabel 8. 4 Hasil analisis konsekuensi jet fire skenario malam

Receiving Node People Bore Jet Fire

Locations Scenario 35 12.5 4
kW/m? | kW/m? | kW/m?
10-50 mm | 10.054 | 10.054 12.796

LNG 1,2,5,6 50-150

Vessel 25 mm 10.054 | 19.194 | 35.646
>150 mm | 10.054 | 24.678 | 46.614
10-50 mm | 10.054 | 10.054 10.968

(dilanjutkan halaman selanjutnya)
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Loading 50-150
Arm 3,4 5 mm 10.054 | 16.452 | 31.076
>150 mm | 10.054 | 21.936 41.13
10-50 mm | 10.054 | 10.054 | 11.882

Floating 1,25,6 50-150
Storage 21 mm 10.054 | 17.366 | 32.904
Unit >150 mm | 10.054 | 22.85 42.958
10-50 mm | 10.054 | 10.054 | 12.796

Jetty LNG | 1,2,3,4, 50-150
5,6 30 mm 10.054 | 19.194 | 35.646
>150 mm | 10.054 | 25592 | 46.614
10-50 mm | 10.054 | 10.054 | 12.796

Jetty 3,4 50-150
eksisting 6 mm 10.054 | 19.194 | 35.646
>150 mm | 10.054 | 25592 | 46.614

8.5 Flash Fire

Flash Fire merupakan salah satu konsekuensi yang dihasilkan pada sistem
yang dianalisis. Flash fire terjadi dengan durasi yang sangat singkat, dengan LNG
yang bercampur dengan udara yang kemudian tersulut oleh api. Pada kejadian bahaya
flash fire skenario dilakukan dengan kebocoran pipa berdiameter 1 — 3 mm, 3 — 10
mm, 10 — 50 mm, 50 — 150 mm dan > 150 mm dan dengan 2 skenario berdasarkan
waktu, kecepatan angin, temperature dan arah angin. Kejadian flash fire bergantung
pada jumlah ppm LNG yang ada di udara. Level konsentrasi pada radiasi panas yaitu
5000 ppm dengan warna biru dan dengan warna merah 30000 ppm karena kadar 0.5%
dan 3%. Berikut contoh hasil analisis persebaran flash fire.

3 emtng Voar Doy

.......

Gambar 8. 3 Hasil simulasi ALOHA flash fire skenario 1 kebocoran 10-50 mm
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Pada penelitian kali ini hasil fire modelling dikategorikan dalam beberapa
warna flammable area:

BN 30000 ppm
BN 5000 ppm

Gambar 8. 4 Analisis konsekuensi flash fire pada skenario 1 dengan kebocoran 10
—50 mm

Berdasarkan Gambar 8.4 semakin tinggi parameter ppm maka luas radius
panasnya akan semakin kecil atau sempit. Berikut adalah hasil rekapitulasi hasil
analisis konsekuensi flash fire dengan skenario siang hari, temperature 28,78
derajat celcius, kecepatan angin 9 knot yang berasal dari arah Tenggara 135
derajat.

Tabel 8. 5 Hasil analisis konsekuensi flash fire skenario siang

Receiving Node | People | Bore Scenario Flash Fire

Locations 5000 30000
ppm ppm

10-50 mm 53.012 21.936
LNG Vessel | 1,2,5,6 25 50-150 mm 53.012 21.936
>150 mm 53.012 21.936
10-50 mm 53.012 21.022
Loading Arm 5 50-150 mm 53.012 21.022
3,4 >150 mm 53.012 21.022
10-50 mm 51.184 21.022
Floating 1,2,5,6 21 50-150 mm 51.184 21.022
Storage Unit >150 mm 51.184 21.022
10-50 mm 52.098 21.022

(dilanjutkan halaman selanjutnya)
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Jetty LNG | 1,2,34, 30 50-150 mm 52.098 21.022
5,6 >150 mm 52.098 21.022

10-50 mm 52.098 21.022

Jetty eksisting 3,4 6 50-150 mm 52.098 21.022
>150 mm 52.098 21.022

Berikut adalah hasil rekapitulasi hasil analisis konsekuensi flash fire dengan
skenario malam hari, temperature 23,78 derajat celcius, kecepatan angin 3 knot yang
berasal dari arah Tenggara 135 derajat.

Tabel 8. 6 Hasil analisis konsekuensi flash fire skenario malam

Receiving Node | People | Bore Scenario Flash Fire

Locations 5000 30000
ppm ppm
10-50 mm 75.862 31.076
LNG Vessel | 1,2,5,6 25 50-150 mm 75.862 31.076
>150 mm 75.862 31.076
10-50 mm 67.636 27.42
Loading Arm 5 50-150 mm 67.636 27.42
3,4 >150 mm 67.636 27.42
10-50 mm 65.808 27.42
Floating 1,2,5,6 21 50-150 mm 65.808 27.42
Storage Unit >150 mm 65.808 27.42
10-50 mm 67.636 27.42
Jetty LNG 1,2,3,4, 30 50-150 mm 67.636 27.42
5,6 >150 mm 67.636 27.42
10-50 mm 74.948 30.162
Jetty eksisting 3,4 6 50-150 mm 74.948 30.162
>150 mm 74.948 30.162
8.7 Pool Fire

Pool Fire merupakan salah satu konsekuensi yang dihasilkan pada sistem
yang dianalisis. Dalam melakukan analisis konsekuensi menggunakan fire modelling
software dibutuhkan input data kejadian sehingga hasil analisis konsekuensi yang
dihasilkan lebih akurat. Pool fire terjadi dengan durasi yang sangat singkat, dengan
LNG yang bercampur dengan udara yang kemudian tersulut oleh api. Pada kejadian
bahaya pool fire skenario dilakukan dengan kebocoran pipa berdiameter 1 —3 mm, 3
— 10 mm, 10 — 50 mm, 50 — 150 mm dan > 150 mm dan dengan 2 skenario
berdasarkan waktu, kecepatan angin, temperature dan arah angin. Untuk level
konsentrasi pada radiasi panas yaitu 4 kW/m?, 12.5 kW/m? dan 37.5 kW/m? yang
dapat dilihat pada tabel berikut ini.
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Tabel 8. 7 Nilai Fluks Panas

Radient Heat Effect
[KW/m?]
4 Impairment of escape routes. Evacuation points and
musters area considered impaired
12.5 Extreme pain within 20 seconds, movement to shelter is

instinctive; fatality if escape is not possible. 70% fatality
for outdoors / offshore
375 Immediate fatality to all personnel local to the fire (escape
is not possible) i.e. 100% fatality

Sumber: (Barry,2002)

4 Vot St ot i .-

I

Gambar 8. 5 Hasil simulasi ALOHA pool fire skenario 1 kebocoran 10-50 mm

Pada penelitian kali ini hasil fire modelling dikategorikan dalam beberapa
warna radiasi panas. Radius warna hijau dengan radiasi panas 37.5 kW/m?. Radius
warna biru dengan radiasi panas 12.5 kW/m?. Radius warna merah dengan radiasi
panas 4 KW/m?. Berikut salah satu contoh hasil fire modelling pool fire.

Pada penelitian kali ini hasil fire modelling dikategorikan dalam beberapa
warna radiasi panas:

B 37s5kwm? = Menyebabkan kematian
B 125kw/m? = Dalam 60 detik menyebabkan luka
BN 4 kwim? = Dalam 60 detik menyebabkan nyeri
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Gambar 8. 6 Analisis konsekuensi pool fire pada skenario 1 dengan kebocoran 10 —

50 mm

Berdasarkan Gambar 8.6 semakin tinggi parameter radiasi panas maka
semakin kecil atau sempit luas radius panasnya. Berikut adalah hasil rekapitulasi hasil
analisis konsekuensi pool fire dengan skenario siang hari, temperature 28,78
derajat celcius, kecepatan angin 9 knot yang berasal dari arah Tenggara 135

derajat.

Tabel 8. 8 Hasil analisis konsekuensi pool fire skenario siang
Receiving Node People Bore Pool Fire
Locations Scenario 4 12.5 375

kKW/m? | kW/m? | kW/m?
10-50 mm | 10.968 | 9.9626 7.312

LNG | 1,256 50-150
Vessel 25 mm 31.076 | 21.022 13.71
>150 mm | 40.216 | 26.506 | 17.366
10-50 mm | 10.968 | 9.9626 7.312

Loading 50-150
Arm 3,4 5 mm 31.076 | 21.022 13.71
>150 mm | 40.216 | 26.506 | 17.366
10-50 mm | 10.968 | 9.9626 7.312

Floating 1,2,5,6 50-150
Storage 21 mm 31.076 | 21.022 13.71
Unit >150 mm | 40.216 | 26.506 | 17.366
10-50 mm | 10.968 | 9.9626 7.312

Jetty LNG | 1,2,3,4, 50-150
5,6 30 mm 31.076 | 21.022 13.71
>150 mm | 40.216 | 26.506 | 17.366

(dilanjutkan halaman selanjutnya)
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10-50 mm | 10.968 | 9.9626 7.312

Jetty 3,4 50-150
eksisting 6 mm 31.076 | 21.022 13.71

>150 mm | 40.216 | 26.506 | 17.366

Berikut adalah hasil rekapitulasi hasil analisis konsekuensi pool fire dengan
skenario malam hari, temperature 23,78 derajat celcius, kecepatan angin 3 knot yang
berasal dari arah Tenggara 135 derajat.

Tabel 8. 9 Hasil analisis konsekuensi pool fire skenario malam

Receiving Node People Bore Pool Fire

Locations Scenario 4 125 375
kW/m? | kW/m? | kW/m?

10-50 mm | 10.968 | 9.9626 7.312

LNG 1,2,5,6 50-150
Vessel 25 mm 27.42 14.624 9.9626

>150mm | 36.56 | 19.194 | 9.9626

10-50 mm | 10.968 | 9.9626 7.312

Loading 50-150
Arm 3,4 5 mm 27.42 14.624 9.9626

>150mm | 36.56 | 19.194 | 9.9626

10-50 mm | 10.968 | 9.9626 7.312

Floating 1,2,5,6 50-150
Storage 21 mm 27.42 14.624 | 9.9626
Unit >150 mm | 36.56 19.194 | 9.9626
10-50 mm | 10.968 | 9.9626 7.312

Jetty LNG | 1,2,3,4, 50-150
5,6 30 mm 27.42 | 14.624 | 9.9626

>150mm | 36.56 | 19.194 | 9.9626

10-50 mm | 10.968 | 9.9626 7.312

Jetty 34 50-150
eksisting 6 mm 27.42 | 14624 | 9.9626

>150mm | 36.56 | 19.194 | 9.9626

8.8 Vapor Cloud Explosion

Vapor Cloud Explosion adalah peristiwa ledakan yang disebabkan adanya
kebocoran atau pecahnya bejana bertekanan karena panas dari luar ataupun dari
dalam bejana tersebut di dalam sebuah containment tertutup. Explosion juga dapat
terjadi jika gas release kemudian kondisi sekitar terdapat campuran bahan yang
mudah terbakar atau gas atapun kabut yang mempercepat terjadinya overpressure
yang kemudian akan menyebabkan ledakan. Pada fasilitas ini yang mungkin terjadi
explosion adalah LNG storage tank area yang terletak dibawah main deck atau
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containment tertutup. Sehingga apabila terjadi kebocoran dari salah satu tangki LNG
dalam bentuk liquid setelah itu menjadi vapour itu akan memberikan tekanan atau
panas untuk area storage tersebut dan bias menyebabkan explosion. Pada kejadian
bahaya pool fire skenario dilakukan dengan kebocoran pipa berdiameter 1 —3 mm, 3
— 10 mm, 10 — 50 mm, 50 — 150 mm dan > 150 mm dan dengan 2 skenario
berdasarkan waktu, kecepatan angin, temperature dan arah angin. Pada kejadian
vapor cloud explosion parameter yang berpengaruh adalah pressure. Berikut
indikator pressure yang digunakan.

Tabel 8. 10 Nilai Pressure

Overpressure (psi) Effect
1 The lifeboat / liferaft impaired and inoperable due to
projectile impact on the craft or launching gear, or
bodily translation of the craft jamming the falls.
3.5 e 100% fatality for personnel in the module where the
explosion occurs.
e Incoperability of liferaft embarkation area.
8 e Firewalls and steel walls blown out.
e 50% chances of SDV valve closure failing.

Gambar 8. 7 Hasil simulasi ALOHA vapor cloud explosion skenario 1 kebocoran
10-50 mm

Pada penelitian kali ini hasil vapor cloud explosion dikategorikan dalam
beberapa warna radiasi panas. Radius warna hijau dengan pressure 1 psi. Radius
warna biru dengan pressure 3.5 psi. Radius warna merah dengan pressure 8 psi.
Berikut salah satu contoh hasil fire modelling vapor cloud explosion.
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Pada penelitian kali ini hasil fire modelling dikategorikan dalam beberapa
warna radiasi panas:

BN s psi = Menyebabkan kematian
B 35 psi = Menyebabkan cedera berat

[ psi = Menyebabkan cedera ringan

Gambar 8. 8 Analisis konsekuensi vapor cloud explosion pada skenario 1 dengan
kebocoran 10 — 50 mm

Berdasarkan Gambar 8.8 semakin tinggi parameter pressure maka semakin
berbahay dan menimbulkan kerusakan yang semakin parah. Berikut adalah hasil

rekapitulasi hasil analisis konsekuensi vapor cloud explosion dengan skenario siang
hari, temperature 28,78 derajat celcius, kecepatan angin 9 knot yang berasal
dari arah Tenggara 135 derajat.

Tabel 8. 11 Hasil analisis konsekuensi vapor cloud explosion skenario siang

Receiving Node People Bore Vapor Cloud Explosion
Locations Scenario 1 psi 3.5 psi 8 psi
10-50 mm | 11.882 | 17.823 | 47.528
LNG 1,2,5,6 50-150
Vessel 25 mm 11.882 | 17.823 | 47.528

>150 mm | 11.882 | 17.823 | 47.528
10-50 mm | 10.968 | 16.452 | 43.872
Loading 50-150

Arm 3,4 5 mm 10.968 | 16.452 | 43.872
>150 mm | 10.968 | 16.452 | 43.872

(dilanjutkan halaman selanjutnya)
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10-50 mm | 10.054 | 15.081 | 40.216

Floating 1,256 50-150
Storage 21 mm 10.054 | 15.081 | 40.216
Unit >150 mm | 10.054 | 15.081 | 40.216
10-50 mm | 10.054 | 15.081 | 40.216

Jetty LNG | 1,2,3,4, 50-150
5,6 30 mm 10.054 | 15.081 | 40.216
>150 mm | 10.054 | 15.081 | 40.216
10-50 mm | 11.882 | 17.823 | 47.528

Jetty 3,4 50-150
eksisting 6 mm 11.882 | 17.823 | 47.528
>150mm | 11.882 | 17.823 | 47.528

Berikut adalah hasil rekapitulasi hasil analisis konsekuensi vapor cloud
explosion dengan skenario malam hari, temperature 23,78 derajat celcius, kecepatan
angin 3 knot yang berasal dari arah Tenggara 135 derajat.

Tabel 8. 12 Hasil analisis konsekuensi vapor cloud explosion skenario malam

Receiving Node People Bore Vapor Cloud Explosion
Locations Scenario 1 psi 3.5 psi 8 psi
10-50 mm | 23.764 | 35.646 | 95.056
LNG 1,2,5,6 50-150
Vessel 25 mm 23.764 | 35.646 | 95.056
>150 mm | 23.764 | 35.646 | 95.056
10-50 mm | 20.108 | 30.162 | 80.432
Loading 50-150
Arm 3,4 5 mm 20.108 | 30.162 | 80.432
>150 mm | 20.108 | 30.162 | 80.432
10-50 mm | 20.108 | 30.162 | 80.432
Floating 1,2,5,6 50-150
Storage 21 mm 20.108 | 30.162 | 80.432
Unit >150 mm | 20.108 | 30.162 | 80.432
10-50 mm | 20.108 | 30.162 | 80.432
Jetty LNG | 1,2,3,4, 50-150
5,6 30 mm 20.108 | 30.162 | 80.432
>150 mm | 20.108 | 30.162 | 80.432
10-50 mm | 22.85 | 34.275 91.4
Jetty 3,4 50-150
eksisting 6 mm 22.85 | 34.275 91.4
>150 mm | 22.85 | 34.275 91.4
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8.8 Representasi Risiko

Penilaian risiko merupakan penggabungan antara frekuensi dan konsekuensi.
Setelah diketahui nilai frekuensi dan konsekuensi, kemudian nilai tersebut di plotkan
pada sebuah kurva yang dinamakan F-N curve. F-N curve merupakan kurva yang
terdiri dari sumbu x yang menunjukkan fatalitas yang didapatkan dari analisis
konsekuensi dan sumbu y yang menunjukkan nilai frekuensi kumulatif yang
didaapatkan dari analisis frekuensi. Pada tugas akhir ini standar yang digunakan
adalah UK — HSE.

Representasi risiko yang terdapat pada F-N curve dapat memberikan
informasi suatu skenario berada pada posisi Acceptable, ALARP, ataupun
Unacceptable. Apabila suatu skenario berada pada posisi ALARP, maka tidak
diperlukan tindakan mitigasi. Namun jika sebuah skenario berada pada posisi
unacceptable maka perlukan dilakukan mitigasi.

8.8.1 Representasi Risiko Jet Fire

Berikut merupakan rekapitulasi hasil frekuensi, frekuensi kumulatif serta
fatalities yang merupakan salah satu hasil analisis konsekuensi pada skenario jet fire.
Berikut hasil dari rekapitulasi dapat dilihat pada tabel.

Tabel 8. 13 Rekapitulasi jet fire untuk skenario siang kebocoran 10 - 50 mm

Node Lokasi Fatalities Frekuensi Frekuensi

Kumulatif

1,25dan6 | LNG Vessel 6 6.48E-06 6.48E-06

3dan4 Loading Arm 1 6.83E-06 1.33E-05

125dan6 | Floating 5 6.48E-06 1.98E-05
Storage Unit

3dan4 Jetty eksisting 8 6.83E-06 2.66E-05

1’2'3’2'5 dan | Jetty LNG 2 6.48E-06 | 3.31E-05

Berdasarkan Tabel 8.21 yang digunakan sebagai inputan pada F-N curve
adalah nilai fatalities sebagai hasil analisis konsekuensi dan nilai frekuensi kumulatif.
Berikut tabel dengan urutan fatalities dan gambar representasi pada F-N curve.

Tabel 8. 14 Rekapitulasi jet fire untuk skenario siang kebocoran 10 - 50 mm

Node Lokasi Fatalities Frekuensi Frekuensi

Kumulatif

3dan 4 Jetty eksisting 8 6.83E-06 6.83E-06

1,25dan 6 | LNG Vessel 6 6.48E-06 1.33E-05

125dan6 | Floating > 6.48E-06 1.98E-05
Storage Unit

96 (dilanjutkan halaman selanjutnya)
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3dan 4 Loading Arm 2 6.83E-06 2.66E-05
1,2,3,4,5 dan Jetty LNG 1 3.3
6 6.48E-06 1E05
F-N Curve

Gambar 8. 9 F-N Curve jet fire dengan skenario siang kebocoran 10 - 50 mm

Untuk hasil representasi skenario lainnya dapat dilihat pada lampiran VIII.
Berikut hasil rekapitulasi jet fire untuk seluruh skenario kebocoran dan node.

Node Risk Level
Acceptable ALARP Unacceptable
1,2,5 dan 6 NO YES NO
3dan 4 NO YES NO
1,2,5 dan 6 NO YES NO
3dan 4 NO YES NO
1,2,3,45dan 6 NO YES NO
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8.8.2 Representasi Risiko Flash Fire

Berikut merupakan rekapitulasi hasil frekuensi, frekuensi kumulatif serta
fatalities yang merupakan salah satu hasil analisis konsekuensi pada skenario flash

fire. Berikut hasil dari rekapitulasi dapat dilihat pada tabel.

Tabel 8. 15 Rekapitulasi flash fire untuk skenario siang kebocoran > 150 mm

Node Lokasi Fatalities Frekuensi Frekuensi

Kumulatif

125dan6 | LNG Vessel 9 1.28E-06 1.28E-06

3dan 4 Loading Arm 2 3.87E-05 4,00E-05
1,25dan 6 Floating i )

Storage Unit 9 1.28E-06 4,12E-05

3dan 4 Jetty eksisting 12 1.35E-06 4.26E-05

RO dan | Jetty LNG 3 128E-06 | 4.39E-05

Berdasarkan Tabel 8.21 yang digunakan sebagai inputan pada F-N curve
adalah nilai fatalities sebagai hasil analisis konsekuensi dan nilai frekuensi kumulatif.

Berikut tabel dengan urutan fatalities dan gambar representasi pada F-N curve.

Tabel 8. 16 Rekapitulasi flash fire untuk skenario siang kebocoran > 150 mm

Node Lokasi Fatalities Frekuensi Frekuensi

Kumulatif

3dan 4 Jetty eksisting 12 1.28E-06 1.28E-06

1,25dan6 | LNG Vessel 9 1.28E-06 2.57E-06
1,25dan 6 Floating ) i

Storage Unit 9 1.28E-06 3.85E-06

12349 dan | Jetty LNG 3 1.35E-06 | 5.20E-06

3dan4 Loading Arm 2 3.87E-05 4.39E-05
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F-N Curve

Gambar 8. 10 F-N Curve flash fire dengan skenario siang kebocoran > 150 mm

Untuk hasil representasi skenario lainnya dapat dilihat pada lampiran VIII.
Berikut hasil rekapitulasi flash fire untuk seluruh skenario kebocoran dan node.

Node Risk Level
Acceptable ALARP Unacceptable
1,2,5dan 6 YES NO NO
3dan4 YES NO NO
1,2,5dan 6 YES NO NO
3dan4 YES NO NO
1,2,3,4,5dan 6 NO YES NO

8.8.3 Representasi Risiko Pool Fire

Berikut merupakan rekapitulasi hasil frekuensi, frekuensi kumulatif serta
fatalities yang merupakan salah satu hasil analisis konsekuensi pada skenario pool
fire. Berikut hasil dari rekapitulasi dapat dilihat pada tabel.
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Tabel 8. 17 Rekapitulasi pool fire untuk skenario siang kebocoran 10-50 mm

Node Lokasi Fatalities Frekuensi Frekuensi

Kumulatif

1,25dan6 | LNG Vessel 4 3.66E-05 3.66E-05

3dan4 Loading Arm 1 3.87E-05 7.53E-05

1,25dan6 | Floating 4 3.66E-05 1.12E-04
Storage Unit

3dan 4 Jetty eksisting 5 3.87E-05 1.51E-04

1239 dan | Jetty LNG 1 366E-05 | 187E-04

Berdasarkan Tabel 8.21 yang digunakan sebagai inputan pada F-N curve
adalah nilai fatalities sebagai hasil analisis konsekuensi dan nilai frekuensi kumulatif.
Berikut tabel dengan urutan fatalities dan gambar representasi pada F-N curve.

Tabel 8. 18 Rekapitulasi pool fire untuk skenario siang kebocoran 10-50 mm

Node Lokasi Fatalities Frekuensi Frekuensi

Kumulatif

1,25dan6 | LNG Vessel 5 3.8674E-05 3.87E-05

3dan4 Loading Arm 4 3.6614E-05 7.53E-05

1,2,5dan 6 Floating 4 3.6614E-05 1.12E-04
Storage Unit

3dan 4 Jetty eksisting 1 3.6614E-05 1.49E-04

1’2'3’2'5 dan | Jetty LNG 1 3.8674E-05 | 1.87E-04
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F-N Curve

Gambar 8. 11 F-N Curve pool fire dengan skenario siang kebocoran 10-50 mm

Untuk hasil representasi skenario lainnya dapat dilihat pada lampiran VIII.
Berikut hasil rekapitulasi pool fire untuk seluruh skenario kebocoran dan node.

Node Risk Level
Acceptable ALARP Unacceptable
1,2,5 dan 6 NO YES NO
3dan 4 NO YES NO
1,2,5 dan 6 NO YES NO
3dan 4 NO YES NO
1,2,3,45dan 6 NO YES NO

8.8.4 Representasi Risiko Vapor Cloud Explosion

Berikut merupakan rekapitulasi hasil frekuensi, frekuensi kumulatif serta
fatalities yang merupakan hasil analisis konsekuensi pada skenario vapor cloud
explosion. Berikut salah satu hasil dari rekapitulasi dapat dilihat pada tabel.
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Tabel 8. 19 Rekapitulasi vapor cloud explosion untuk skenario siang kebocoran 10-

50 mm
Node Lokasi Fatalities Frekuensi Frekuensi
Kumulatif
1,25dan6 | LNG Vessel 21 3.66E-05 3.66E-05
3dan 4 Loading Arm 5 3.87E-05 7.53E-05
1,25dan6 | Floating 18 3.66E-05 1.12E-04

Storage Unit

3dan 4 Jetty eksisting 25 3.87E-05 1.51E-04
1’2’3’2’5 dan | Jetty LNG 6 3.66E-05 | 1.87E-04

Berdasarkan Tabel 8.21 yang digunakan sebagai inputan pada F-N curve
adalah nilai fatalities sebagai hasil analisis konsekuensi dan nilai frekuensi kumulatif.
Berikut tabel dengan urutan fatalities dan gambar representasi pada F-N curve.

Tabel 8. 20 Rekapitulasi vapor cloud explosion untuk skenario siang kebocoran 10-

50 mm

Node Lokasi Fatalities Frekuensi Frekuensi
Kumulatif
1,25dan 6 LNG Vessel 25 3.8675E-05 3.87E-05
3dan4 Loading Arm 21 3.6614E-05 7.53E-05

1,2,5dan 6 Floating i )
Storage Unit 18 3.6614E-05 1.12E-04
3dan4 Jetty eksisting 6 3.6614E-05 1.49E-04
1’2’3’2’5 dan | Jetty LNG 5 3.8675E-05 | 1.87E-04
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F-N Curve

ALARY ACCEFTABLE Vapie Clowl Bploson (10.50mm

Gambar 8. 12 F-N Curve vapor cloud explosion dengan skenario siang kebocoran
10-50 mm

Untuk hasil representasi skenario lainnya dapat dilihat pada lampiran VIII.
Berikut hasil rekapitulasi vapor cloud explosion untuk seluruh skenario kebocoran
dan node.

Node Risk Level
Acceptable ALARP Unacceptable
1,2,5dan 6 NO YES NO
3dan4 NO YES NO
1,2,5dan 6 NO YES NO
3dan4 NO YES NO
1,2,3,4,5dan 6 NO YES NO

103



“Halaman ini sengaja dikosongkan”

104



BAB IX
MITIGASI

9.1 Penjelasan Umum

Tahap terakhir pada penelitian ini adalah dilakukannya mitigasi. Mitigasi
adalah upaya pencegahan kejadian bahaya dengan meminimalisir tingkat risiko.
Tingkat risiko diminimalisir dengan cara mengurangi nilai frekuensi dan konsekuensi
yang telah dianalisis. Mitigasi dilakukan pada skenario pemodelan kejadian
kebakaran dan ledakan yang tidak dapat diterima atau unacceptable risk sehingga
diwajibkan untuk melakukan risk reduction atau rencana mitigasi. Mitigasi dilakukan
dengan metode LOPA dengan rekomendasi untuk menambah alat keamanan atau
independent protection layers (IPL) sesuai dengan standar LOPA.

9.2 Kejadian Bahaya dan Skenario

Pada rekomendasi mitigasi kali ini dilakukan hanya pada node yang memiliki
level risiko unacceptable pada kejadian paling berbahaya yang dilihat dari tingkat
konsekuensi yang tinggi dan scenario kebocoran yang memiliki frekuensi kebocoran
paling tinggi. Node dan scenario pemodelan yang berada pada nilai risiko yang tidak
aman atau unacceptable untuk dilakukan mitigasi tersedia pada tabel berikut.

Tabel 9. 1 Kejadian Bahaya dan Skenario untuk Rencana Mitigasi

s
e

Skenario

Jet Fire Node 3 dengan Skenario 1 —3 mm

Flash Fire Node 3 dengan Skenario 1 — 3 mm

Pool Fire Node 3 dengan Skenario 1 —3 mm

Vapor Cloud Explosion Node 3 dengan Skenario 1 —3 mm

Gas Dispersion Node 3 dengan Skenario 1 —3 mm

Jet Fire 10 — 50 mm receiver 4

Flash Fire 10 — 50 mm receiver 4

Pool Fire 10 — 50 mm receiver 4

OO N0 W=

Vapor Cloud Explosion 10 — 50 mm receiver 4

9.3 Rekomendasi Mitigasi

Rekomendasi mitigasi dilakukan pada skenario kejadian bahaya tiap node.
Rekomendasi mitigasi dilakukan untuk mengurangi nilai frekuensi kejadian dengan
menambahkan peralatan keamanan (safeguards) sesuai standar IPL pada LOPA. Pada
penelitian kali ini mitigasi pertama dilakukan pada hasil pemetaan level risiko dengan
risk matrix, skenario yang berada pada level unacceptable risk diberikan mitigasi
yang sesuai. Mitigasi kedua untuk pemetaan level risiko untuk F-N curve, pada
mitigasi kali ini dilakukan hanya untuk mengurangi frekuensi tidak pada keadaan
berbahaya , namun pada keadaan ALARP. Mitigasi — mitigasi kali ini saya lakukan
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pada skenario terburuk dengan level risiko terburuk, sehingga sudah mewakili
beberapa skenario yang dianggap lebih aman.

9.4 Hasil Mitigasi

Rekomendasi mitigasi pada kali ini dilakukan untuk 9 skenario yang
dianggap terburuk pada setiap metode konsekuensi yang dilakukan. Untuk node 3
skenario 1 — 3 mm kejadian jet fire dilakukan penambahan gas detector, pressure
alarm, temperature alarm. Untuk node 3 skenario 1 -3 mm pada kejadian flash fire
berupa penambahan pressure alarm, temperature alarm. Untuk node 3 skenario 1 -3
mm pada kejadian pool fire berupa penambahan pressure alarm, temperature alarm.
Untuk node 3 skenario 1 -3 mm pada kejadian vapor cloud explosion berupa
penambahan gas detector, pressure alarm. Untuk node 3 skenario 1 -3 mm pada
kejadian Gas Dispersion berupa penambahan gas detector, pressure alarm,
temperature alarm. Untuk node 3 dan 4 skenario 10 - 50 mm pada kejadian jet fire
berupa penambahan gas detector, pressure alarm, temperature alarm.Untuk node 3
dan 4 skenario 10 - 50 mm pada kejadian flash fire berupa penambahan pressure
alarm, temperature alarm. Untuk node 3 dan 4 skenario 10 - 50 mm pada kejadian
pool fire berupa penambahan pressure alarm, temperature alarm. Untuk node 3 dan
4 skenario 10 - 50 mm pada kejadian vapor cloud explosion berupa penambahan gas
detector, pressure alarm.

Keseluruhan mitigasi pada penelitian ini penambahan yang dilakukan adalah
dengan menambahkan alat — alat seperti, Gas Detector, Pressure Alarm dan
Temperature Alarm.
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Tabel 9. 2 Tabel Mitigasi pada Kejadian Jet Fire di Node 3 Skenario 1 —3 mm

Scenario Node: 3 Scenario Title: Gas release for Jet fire

Number: 3 Proses transfer atl-3mm
LNG saat
conveyor bekerja

Date: 25-12-2019 Description Probability | Frequency

(per Year)

Consequence Fire and explosion event

(Description) category Jet Fire because
over pressure

Risk Tolerance Tolerable risk of a hazard 1,00E-07

Criteria event

(Frequency)

Initiating Event System leakage and failure 3.70E-03

(Frequency) Frequency reduction 1,00E-02
required

Enabling Event N/A N/A

Conditional Modifiers (if applicable)

Ignition Immediate Ignition 9.25E-04

Probability Delayed Ignition 1.83E-04

Others No Ignition 2.22E-03

Frequency of Unmittigated Consequence 9.25E-04

Independent Protection Layers (IPL) & Probability of Failure on Demand

(PFD)

IPL & PFD Gas Detector 1,00E-03
Pressure Alarm 1,00E-03
Temperature Alarm 1,00E-02

Total PFD for all IPLs 1,00E-08

Frequency of Mitigated Consequence 9.25E-12

Risk Tolerance Criteria Met (Yes/No): Medium Risk (5)

Action Required | Install Gas detector, Pressure alarm and Temperature Alarm

to Meet Risk

Tolerance

Criteria:

Notes: Inspection, testing and maintenance of every IPL equipment
should be performed by personnel who are capable of
verifying integrity and reliabilty of unit process equipment
(e.g Maintenance Division)

References: -
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Tabel 9. 3 Tabel Mitigasi pada Kejadian Flash Fire di Node 3 Skenario 1 —3 mm

Scenario Node: 3 Scenario Title: Gas release for Flash
Number: 3 Proses transfer fireat 1 -3 mm
LNG saat
conveyor bekerja
Date: 25-12-2019 Description Probability | Frequency
(per Year)
Consequence Fire and explosion event
(Description) category Flash Fire because
over pressure
Risk Tolerance Tolerable risk of a hazard 1,00E-07
Criteria event
(Frequency)
Initiating Event System leakage and failure 3.70E-03
(Frequency) Frequency reduction 1,00E-02
required
Enabling Event N/A N/A
Conditional Modifiers (if applicable)
Ignition Immediate Ignition 9.25E-04
Probability Delayed Ignition 1.83E-04
Others No Ignition 2.22E-03
Frequency of Unmittigated Consequence 1.83E-04
Independent Protection Layers (IPL) & Probability of Failure on Demand
(PFD)
IPL & PFD Pressure Alarm 1,00E-03
Temperature Alarm 1,00E-02
Total PFD for all IPLs 1,00E-05
Frequency of Mitigated Consequence 1.83E-09

Risk Tolerance Criteria Met (Yes/No):

Medium Risk (5)

Action Required

Install Pressure alarm and Temperature Alarm.

to Meet Risk

Tolerance

Criteria:

Notes: Inspection, testing and maintenance of every IPL equipment
should be performed by personnel who are capable of
verifying integrity and reliabilty of unit process equipment
(e.g Maintenance Division)

References: -
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Tabel 9. 4 Tabel Mitigasi pada Kejadian Pool Fire di Node 3 Skenario 1 —3 mm

Scenario Node: 3 Scenario Title: Gas release for Pool
Number: 3 Proses transfer fireat1-3 mm
LNG saat
conveyor bekerja
Date: 25-12-2019 Description Probability | Frequency
(per Year)
Consequence Fire and explosion event
(Description) category Pool Fire because
OVer pressure
Risk Tolerance Tolerable risk of a hazard 1,00E-07
Criteria event
(Frequency)
Initiating Event System leakage and failure 3.70E-03
(Frequency) Frequency reduction 1,00E-02
required
Enabling Event N/A N/A
Conditional Modifiers (if applicable)
Ignition Immediate Ignition 9.25E-04
Probability Delayed Ignition 1.83E-04
Others No Ignition 2.22E-03
Frequency of Unmittigated Consequence 1.83E-04

Independent Protection Layers (IPL) & Probability of Failure on Demand

(PED)

IPL & PFD Pressure Alarm 1,00E-03
Temperature Alarm 1,00E-02

Total PFD for all IPLs 1,00E-05

Frequency of Mitigated Consequence

1.83E-09

Risk Tolerance Criteria Met (Yes/No):

Medium Risk (5)

Action Required

Install Pressure alarm and Temperature Alarm

to Meet Risk

Tolerance

Criteria:

Notes: Inspection, testing and maintenance of every IPL equipment
should be performed by personnel who are capable of
verifying integrity and reliabilty of unit process equipment
(e.g Maintenance Division)

References: -

109



Tabel 9. 5 Tabel Mitigasi pada Kejadian Vapor Cloud Explosion di Node 3

Skenario 1 —3 mm

Scenario Node: 3 Scenario Title: Gas release for Vapor
Number: 3 Proses transfer cloud explosion at 1 -3 mm
LNG saat
conveyor bekerja
Date: 25-12-2019 Description Probability | Frequency
(per Year)
Consequence Fire and explosion event
(Description) category Vapor Cloud
Explosion because over
pressure
Risk Tolerance Tolerable risk of a hazard 1,00E-07
Criteria event
(Frequency)
Initiating Event System leakage and failure 3.70E-03
(Frequency) Frequency reduction 1,00E-02
required
Enabling Event N/A N/A
Conditional Modifiers (if applicable)
Ignition Immediate Ignition 9.25E-04
Probability Delayed Ignition 1.83E-04
Others No Ignition 2.22E-03
Frequency of Unmittigated Consequence 1.83E-04

Independent Protection Layers (IPL) & Probability of Failure on Demand

(PFD)
IPL & PFD Gas Detector 1,00E-03
Pressure Alarm 1,00E-03
Total PFD for all IPLs 1,00E-06
Frequency of Mitigated Consequence 1.83E-10

Risk Tolerance Criteria Met (Yes/No):

Medium Risk (5)

Action Required

Install Gas detector and Pressure alarm

to Meet Risk

Tolerance

Criteria:

Notes: Inspection, testing and maintenance of every IPL equipment
should be performed by personnel who are capable of
verifying integrity and reliabilty of unit process equipment
(e.g Maintenance Division)

References: -
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Tabel 9. 6 Tabel Mitigasi pada Kejadian Gas Dispersion di Node 3 Skenario 1 — 3

mm

Scenario Node: 3 Scenario Title: Gas release for Gas

Number: 3 Proses transfer dispersion at 1 -3 mm
LNG saat
conveyor bekerja

Date: 25-12-2019 Description Probability | Frequency

(per Year)

Consequence Fire and explosion event

(Description) category Gas Dispersion
because over pressure

Risk Tolerance Tolerable risk of a hazard 1,00E-07

Criteria event

(Frequency)

Initiating Event System leakage and failure 3.70E-03

(Frequency) Frequency reduction 1,00E-02
required

Enabling Event N/A N/A

Conditional Modifiers (if applicable)

Ignition Immediate Ignition 9.25E-04

Probability Delayed Ignition 1.83E-04

Others No Ignition 2.22E-03

Frequency of Unmittigated Consequence 2.22E-03

Independent Protection Layers (IPL) & Probability of Failure on Demand

(PFD)

IPL & PFD Gas Detector 1,00E-03
Pressure Alarm 1,00E-03
Temperature Alarm 1,00E-02

Total PFD for all IPLs 1,00E-08

Frequency of Mitigated Consequence 2.22E-11

Risk Tolerance Criteria Met (Yes/No): Medium Risk (5)

Action Required | Install Gas detector, Pressure alarm and Temperature Alarm

to Meet Risk

Tolerance

Criteria:

Notes: Inspection, testing and maintenance of every IPL equipment
should be performed by personnel who are capable of
verifying integrity and reliabilty of unit process equipment
(e.g Maintenance Division)

References:

Tabel 9. 7 Tabel Miti

gasi pada Kejadian Jet Fire pada Node 4 skenario 10 — 50 mm
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Scenario
Number: 4

Node: 3&4
Skenario pada

Scenario Title: Gas release for Jet fire
at 10 — 50 mm

Jetty Eksisting

Risk Level: ALARP

Date: 25-12-2019 Description Probability | Frequency
(per Year)
Consequence Fire and explosion event
(Description) category Jet Fire because
over pressure at jetty
eksisting
Risk Tolerance Tolerable risk of a hazard 1,00E-04
Criteria event
(Frequency)
Initiating Event System leakage and failure 7.81E-04
(Frequency) Frequency reduction 1,00E-02
required
Enabling Event N/A N/A
Conditional Modifiers (if applicable)
Ignition Immediate Ignition 1.95E-04
Probability Delayed Ignition 3.87E-05
Others No Ignition 4.69E-04
Frequency of Unmittigated Consequence 1.95E-04
Independent Protection Layers (IPL) & Probability of Failure on Demand
(PFD)
IPL & PFD Gas Detector 1,00E-03
Pressure Alarm 1,00E-03
Temperature Alarm 1,00E-02
Total PFD for all IPLs 1,00E-08
Frequency of Mitigated Consequence 1.95E-12

Risk Tolerance Criteria Met (Yes/No):

Action Required

Install Gas detector, Pressure alarm and Temperature Alarm

to Meet Risk

Tolerance

Criteria:

Notes: Inspection, testing and maintenance of every IPL equipment
should be performed by personnel who are capable of
verifying integrity and reliabilty of unit process equipment
(e.g Maintenance Division)

References: -
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Tabel 9. 8 Tabel Mitigasi pada Kejadian Flash Fire pada Node 4 skenario 10 — 50

mm
Scenario Node: 3&4 Scenario Title: Gas release for Flash
Number: 4 Skenario pada fire at 10 — 50 mm
Jetty BRSisting I Riqi T evel: ALARP
Date: 25-12-2019 Description Probability | Frequency
(per Year)

Consequence Fire and explosion event

(Description) category Flash Fire because
over pressure at jetty
eksisting

Risk Tolerance Tolerable risk of a hazard 1,00E-04

Criteria event

(Frequency)

Initiating Event System leakage and failure 7.81E-04

(Frequency) Frequency reduction 1,00E-02
required

Enabling Event N/A N/A

Conditional Modifiers (if applicable)

Ignition Immediate Ignition 1.95E-04

Probability Delayed Ignition 3.87E-05

Others No Ignition 4.69E-04

Frequency of Unmittigated Consequence 3.87E-05

Independent Protection Layers (IPL) & Probability of Failure on Demand

(PFD)

IPL & PFD Pressure Alarm 1,00E-03
Temperature Alarm 1,00E-02

Total PFD for all IPLs 1,00E-05

Frequency of Mitigated Consequence 3.87E-10

Risk Tolerance Criteria Met (Yes/No): | Acceptable |

Action Required | Install Pressure alarm and Temperature Alarm

to Meet Risk

Tolerance

Criteria:

Notes: Inspection, testing and maintenance of every IPL equipment
should be performed by personnel who are capable of
verifying integrity and reliabilty of unit process equipment
(e.g Maintenance Division)

References: -
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Tabel 9. 9 Tabel Mitigasi pada Kejadian Pool Fire pada Node 4 skenario 10 — 50 m

Scenario Node: 3&4 Scenario Title: Gas release for Pool

Number: 4 Skenario pada fire at 10 — 50 mm
Jetty Bksisting  "iql T evel: ALARP

Date: 25-12-2019 Description Probability | Frequency

(per Year)

Consequence Fire and explosion event

(Description) category Pool Fire because
over pressure at jetty
eksisting

Risk Tolerance Tolerable risk of a hazard 1,00E-04

Criteria event

(Frequency)

Initiating Event System leakage and failure 7.81E-04

(Frequency) Frequency reduction 1,00E-02
required

Enabling Event N/A N/A

Conditional Modifiers (if applicable)

Ignition Immediate Ignition 1.95E-04

Probability Delayed Ignition 3.87E-05

Others No Ignition 4.69E-04

Frequency of Unmittigated Consequence 3.87E-05

Independent Protection Layers (IPL) & Probability of Failure on Demand

(PFD)

IPL & PFD Pressure Alarm 1,00E-03
Temperature Alarm 1,00E-02

Total PFD for all IPLs 1,00E-05

Frequency of Mitigated Consequence 3.87E-10

Risk Tolerance Criteria Met (Yes/No): | Acceptable |

Action Required | Install Pressure alarm and Temperature Alarm

to Meet Risk

Tolerance

Criteria:

Notes: Inspection, testing and maintenance of every IPL equipment
should be performed by personnel who are capable of
verifying integrity and reliabilty of unit process equipment
(e.g Maintenance Division)

References: -
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Tabel 9. 10 Tabel Mitigasi pada Kejadian VVapor Cloud Explosion pada Node 4
skenario 10 — 50 mm

Scenario
Number: 4

Node: 3&4
Skenario pada

Scenario Title: Gas release for Vapor
cloud explosion at 10 — 50 mm

Jetty Eksisting

Risk Level: ALARP

Date: 25-12-2019 Description Probability | Frequency
(per Year)
Consequence Fire and explosion event
(Description) category Vapor cloud
Explosion because over
pressure at jetty eksisting
Risk Tolerance Tolerable risk of a hazard 1,00E-04
Criteria event
(Frequency)
Initiating Event System leakage and failure 7.81E-04
(Frequency) Frequency reduction 1,00E-02
required
Enabling Event N/A N/A
Conditional Modifiers (if applicable)
Ignition Immediate Ignition 1.95E-04
Probability Delayed Ignition 3.87E-05
Others No Ignition 4.69E-04
Frequency of Unmittigated Consequence 3.87E-05
Independent Protection Layers (IPL) & Probability of Failure on Demand
(PFD)
IPL & PFD Gas Detector 1,00E-03
Pressure Alarm 1,00E-03
Total PFD for all IPLs 1,00E-06
Frequency of Mitigated Consequence 3.87E-11

Risk Tolerance Criteria Met (Yes/No):

Action Required

Install Gas detector and Pressure alarm

to Meet Risk

Tolerance

Criteria:

Notes: Inspection, testing and maintenance of every IPL equipment
should be performed by personnel who are capable of
verifying integrity and reliabilty of unit process equipment
(e.g Maintenance Division)

References: -
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BAB X
KESIMPULAN DAN SARAN
10.1 Kesimpulan
Berdasarkan hasil penilaian risiko kebakaran dan ledakan pada proses ship-
to-ship dari LNG vessel ke FSU yang berdekatan dengan fasilitas bongkar kapal bulk
carrier pada PT Terminal Teluk Lamong didapatkan kesimpulan sebagai berikut:

1. Hasil identifikasi berdasarkan HAZOP yang dilakukan pada proses transfer LNG
yang berdekatan dengan fasilitas bongkar bulk carrier ini memiliki potensi
terjadinya kebakaran. Bahaya kebakaran yang mungkin terjadi pada proses
transfer LNG saat bulk carrier bekerja adalah jet fire, flash fire, pool fire, vapor
cloud explosion dan gas dispersion.

2. Hasil analisis menggunakan FTA dilakukan pada 6 node dan 5 skenario
kebocoran. Frekuensi yang paling besar terjadi pada node 3 dengan skenario 1 —
3 mm sebesar 3.70E-03.

3. Hasil analisis menggunakan ETA dilakukan pada 5 skenario bahaya yaitu jet fire,
flash fire, pool fire, vapor cloud explosion dan gas dispersion. Konsekuensi yang
paling besar terjadi pada skenario bahaya jet fire dengan nilai 9.25E-04 pada node
3 dengan kebocoran 1 — 3 mm.

4. Hasil analisis konsekuensi menggunakan metode dow’s fire and explosion index,
indeks bahaya yang paling besar adalah pada node 3 yang memiliki nilai MPDO
atau konsekuensi kehilangan hari kerja selama 14 hari dengan kondisi equipment
paling ideal.

5. Hasil analisis konsekuensi menggunakan fire modelling yang paling besar jumlah
kematian adalah kondisi vapor cloud explosion, dengan jumlah kematian 25
orang. Namun, masih berada pada kondisi ALARP karena nilai frekuensi yang
rendah.

6. Dari kedua metode konsekuensi hasilnya memiliki nilai yang hampir sama.
Untuk metode dow’s pemetaan dilakukan pada risk matrix UK — HSE, sedangkan
untuk fire modelling pemetaan dilaukan pada F-N curve. Hasil yang harus
dilakukan mitigasi adalah Jet Fire Node 3 dengan Skenario 1 —3 mm, Flash Fire
Node 3 dengan Skenario 1 — 3 mm, Pool Fire Node 3 dengan Skenario 1 — 3
mm, Vapor Cloud Explosion Node 3 dengan Skenario 1 — 3 mm dan Gas
Dispersion Node 3 dengan Skenario 1 — 3 mm untuk metode dow s, sedangkan
Jet Fire 10 — 50 mm pada receiver 4, Flash Fire 10 — 50 mm pada receiver 4,
Pool Fire 10 — 50 mm pada receiver 4 dan Vapor Cloud Explosion 10 — 50 mm
pada receiver 4 untuk metode fire modelling.

7. Mitigasi yang dilakukan menggunakan LOPA dengan menambahkan gas
detector, pressure alarm, dan temperature alarm. Sehingga, nilai frekuensi
berkurang.
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10.2 Saran

Setelah dilakukan penilaian risiko kebakaran dan ledakan terhadap proses
ship-to-ship dari LNG vessel menuju FSU yang berdekatan dengan fasilitas bongkar
kapal bulk carrier pada PT Terminal Teluk Lamong diajukan saran sebagai berikut:

1. Pada saat melakukan identifikasi masalah seharusnya dilakukan oleh tim
yang sudah professional dan bersertifikat. Selain itu juga harus dilakukan
diskusi dengan pihak pemilik perusahaan . sehingga hasil dari identifikasi
bahaya bisa tervalidasi dengan baik. Ada beberapa metode untuk mengetahui
bahaya, seperti HAZOP dan STPA.

2. Perlu dilakukan analisis lebih detail dan aktual yang melibatkan factor —
factor peralatan dan manusia.

3. Padaanalisis konsekuensi bisa dilakukan lebih detail, tentang bahaya apa saja
yang bisa berpengaruh terhadap keberadaan manusia. Metode yang bisa
dilakukan adalah Dow’s fire and explosion index dan juga dapat
menggunakan software untuk fire modelling.

4. Mitigasi yang ditawarkan pada penelitian kali ini bisa menjadi salah satu opsi
untuk mengurangi frekuensi yang mungkin terjadi pada perusahaan.
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LAMPIRAN Il : HAZARD IDENTIFICATION



NODE 1

Study Title NODE 1
Drawing No LT-JPRC-004-001
Team Composition
Part Considered LNGC & FSU
Desian Intent Fluid : LNG Destination Tank : FSU Sheet of 1 of 1
g Source : LNG Shuttle Temperature; -160 C Pressure :
No. S\/uolgg Deviation Possible Cause Consequence Action Required
Tidak terdapat supply gas N2 .
1 Valve tertutup untuk membersihkan atau Cek control rov\\//:\t/(; dan Cek fungsi
purging
NO FLOW .
Kebocoran sistem yang
NO ) menyebabkan pipa tidak bersih. . .
2 Pipa retak Ketika masih terdapat oksigen Monitor kondisi pipa secara berkala
akan menimbulkan kebakaran
3 NO PRESSURE Kompresor rusak Tidak terdapat transfer_NZ yang Cek dan perawatan peralatan secara
dapat menganggu purging berkala
Menghambat proses cooling . .
4 Panas dari luar down yang dapat menyebabkan Mengaktlfkan.pressu_re _rellef valve,
- Cek insulasi pipa
MORE MORE retak pada pipa
TEMPERATURE . L
5 Panas Motor Listrik Menyebabkan kebakaran dan Menjaga suhu motor listrik dan

ledakan ketika terjadi kebocoran

memperhatikan waktu operasi motor




Tekanan yang terlalu tinggi

MORE Mengaktifkan pressure relief valve,
6 PRESSURE Valve tertutup meny_ebabkan kebocoran yang Cek insulasi pipa
memicu kebakaran dan ledakan
Aliran Gas rendah dan gas Control flowrate, Check valve
7 Test valve terbuka release yang menyebabkan : .
functionality
kebakaran dan ledakan
Gas release yang dapat .
8 Valve retak menyebabkan kebakaran dan Cek control flowrate dan Cek fungsi
valve
ledakan
Gas release yang dapat
9 Valve tertut Irngnzebzbkag;eli)zlfaran dan Cek control flowrate dan Cek fungsi
LESS LESS FLOW alve tertutup edakan dan tidak bisa valve
mentransfer informasi ke
pressure indicator
Aliran LNG vapour yang rendah
10 Valv " untuk proses cooling down dan Cek control flowrate dan Cek fungsi
alve ope gas release yang menyebabkan valve
kebakaran
Sistem bocor yang dapat
11 Pipa retak menyebabkan kebakaran dan Monitor kondisi pipa secara berkala
ledakan
12 AS WELL AS WELL AS Kondisi lingkungan dan umur Kebocoran bipa dan aas release Cek dan perawatan peralatan secara
AS CORROSION pipa Pipadan g berkala
13 REVERSE - - - -
14 OTHER OTHER THAN Valve retak S@Z r?t?:t')sﬁa{maﬂgbi?(pa?;n dan Cek kondisi peralatan sebelum
THAN DESTINATION Y digunakan

ledakan




Operasi terhambat, Cargo tidak

WRONG - Lo . Cek kondisi peralatan sebelum
15 MATERIAL Motor Listrik Rusak terdlstrlbu§| dengan baik dan digunakan
mencemari terminal
Operasi terhambat, Cargo tidak .
WRONG T . Cek kondisi peralatan sebelum
16 MATERIAL Conveyor Rusak terdistribusi dengan baik dan digunakan

mencemari terminal




NODE 2

Study Title NODE 2
Drawing No LT-JPRC-004-001
Team Composition
Part Considered LNGC & FSU
Desian Intent Fluid : LNG Destination Tank : FSU Sheet of 1 of 1
g Source : LNG Shuttle Temperature; -160 C Pressure :
No. S\/uolsg Deviation Possible Cause Consequence Action Required
Tidak terdapat supply gas N2 .
1 Valve tertutup untuk membersihkan atau Cek control rov\\//:\t/(; dan Cek fungsi
purging
NO FLOW .
Kebocoran sistem yang
NO ) menyebabkan pipa tidak bersih. . .
2 Pipa retak Ketika masih terdapat oksigen Monitor kondisi pipa secara berkala
akan menimbulkan kebakaran
3 NO PRESSURE Kompresor rusak Tidak terdapat transfer_NZ yang Cek dan perawatan peralatan secara
dapat menganggu purging berkala
Menghambat proses cooling . .
4 Panas dari luar down yang dapat menyebabkan Mengaktlfkan_ pressure _rellef valve,
- Cek insulasi pipa
MORE MORE retak pada pipa
TEMPERATURE . -
5 Panas Motor Listrik Menyebabkan kebakaran dan Menjaga suhu motor listrik dan

ledakan ketika terjadi kebocoran

memperhatikan waktu operasi motor




Tekanan yang terlalu tinggi

MORE Mengaktifkan pressure relief valve,
6 PRESSURE Valve tertutup meny_ebabkan kebocoran yang Cek insulasi pipa
memicu kebakaran dan ledakan
Aliran Gas rendah dan gas Control flowrate, Check valve
7 Test valve terbuka release yang menyebabkan : g
functionality
kebakaran dan ledakan
Gas release yang dapat .
8 Valve retak menyebabkan kebakaran dan Cek control flowrate dan Cek fungsi
valve
ledakan
Gas release yang dapat
9 Valve tertut szmﬁm?;iﬂgmn%n Cek control flowrate dan Cek fungsi
LESS LESS FLOW alve tertutup edakan dan tidak bisa valve
mentransfer informasi ke
pressure indicator
Aliran LNG vapour yang rendah
10 Valv " untuk proses cooling down dan Cek control flowrate dan Cek fungsi
alve ope gas release yang menyebabkan valve
kebakaran
Sistem bocor yang dapat
11 Pipa retak menyebabkan kebakaran dan Monitor kondisi pipa secara berkala
ledakan
1 AS WELL AS WELL AS Kondisi lingkungan dan umur Kebocoran bipa dan aas release Cek dan perawatan peralatan secara
AS CORROSION pipa Pipadan g berkala
13 REVERSE - - - -
14 OTHER OTHER THAN Valve retak 512?1 riﬁ:éi%aﬂgbi?(pa?;n dan Cek kondisi peralatan sebelum
THAN DESTINATION Y digunakan

ledakan




Operasi terhambat, Cargo tidak

WRONG - Lo . Cek kondisi peralatan sebelum
15 MATERIAL Motor Listrik Rusak terdlstrlbu§| dengan baik dan digunakan
mencemari terminal
Operasi terhambat, Cargo tidak .
WRONG T . Cek kondisi peralatan sebelum
16 MATERIAL Crane Rusak terdistribusi dengan baik dan digunakan

mencemari terminal




NODE 3

Study Title

NODE 3

Drawing No

LT-JPRC-004-001

Team Composition

Part Considered LNGC & FSU
Desian Intent Fluid : LNG Destination Tank : FSU Sheet of 1 of 1
g Source : LNG Shuttle Temperature; -160 C Pressure :

No. S\;Jolgg Deviation Possible Cause Consequence Action Required
Tidak terdapat supply gas N2
1 Valve tertutup untuk membersihkan atau Cek control fI(_)wrate dan Cek
. fungsi valve
purging
NO FLOW .
Kebocoran sistem yang
5 NO Pina retak menyebabkan pipa tidak bersih. Monitor kondisi pipa secara
P Ketika masih terdapat oksigen berkala
akan menimbulkan kebakaran
3 NO PRESSURE Sistem Bocor Tidak terdapat transfer N2 yang Cek dan perawatan peralatan
dapat menganggu purging secara berkala
. . . Mengaktifkan pressure relief
4 MORE Panas dari luar Hasil BOG meningkat valve, Cek insulasi pipa
MORE
TEMPERATURE . Density LNG vapour menurun Mengaktifkan pressure relief
5 Panas dari luar

dan tidak akan memenuhi kapal

valve, Cek insulasi pipa




LNG yang bisa merusak
equipment

Menyebabkan kebakaran dan

Menjaga suhu motor listrik dan

6 Panas Motor Listrik ledakan ketika terjadi kebocoran memperhatikan waktu operasi
motor
Tekanan yang terlalu tinggi . .
7 Valve tertutup menyebabkan kebakaran dan Mengaktlfkan-pressu_re -rellef
valve, Cek insulasi pipa
MORE ledakan
PRESSURE i
Tekanan berlebih dari vapor Tekanan berlebih akan Mengaktifkan pressure relief
8 head ; menyebabkan kebakaran dan valve. Cek insulasi pipa
eader system ledakan ) pIp
Aliran Gas rendah dan gas
9 Test valve terbuka release yang menyebabkan Control flowrgte, C_heck valve
functionality
kebakaran dan ledakan
Gas release yang dapat
10 Valve retak menyebabkan kebakaran dan Cek contfrol fl(_)wrate dan Cek
ungsi valve
ledakan
Gas release yang dapat
menyebabkan kebakaran dan
11 LESS LESS FLOW Valve tertutup ledakan dan tidak bisa Cek control flqwrate dan Cek
. - fungsi valve
mentransfer informasi ke
pressure indicator
Aliran LNG vapour yang rendah Cek control flowrate dan Cek
12 Valve open dan gas release yang funasi valve
menyebabkan kebakaran 9
Sistem bocor yang dapat . -
13 Pipa retak menyebabkan kebakaran dan Monitor kondisi pipa secara

ledakan

berkala




Tidak terjadi transfer vapour dan

Cek control flowrate dan Cek

14 Sistem bocor vapour release fungsi valve
15 AS WELL AS WELL AS Kondisi lingkungan dan umur Kebocoran pina dan aas release Cek dan perawatan peralatan
AS CORROSION pipa pipadang secara berkala
16 | REVERSE | REVERSE FLOW Sistem valve tertutup Vapour release Cek Operasi Sistem
Gas release yang dapat .
OTHER THAN Cek kondisi peralatan sebelum
17 DESTINATION Valve retak menyebabkan kebakaran dan digunakan
OTHER ledakan
THAN i i
s wronG oor sk | Tt GO ok ona prtaanspaar
MATERIAL otor Listrik Rusa >! deng digunakan
mencemari terminal
Operasi terhambat, Cargo tidak .
WRONG T P Cek kondisi peralatan sebelum
19 MATERIAL Conveyor Rusak terdistribusi dengan baik dan digunakan

mencemari terminal




NODE 4

Study Title NODE 4

Drawing No LT-JPRC-004-001

Team Composition

Part Considered LNGC & FSU

Design Intent Fluid : LNG Destination Tank : FSU Sheet of 1 of 1
Source : LNG Shuttle Temperature; -160 C Pressure :

Guide

No. Word Deviation Possible Cause Consequence Action Required

Tidak terdapat supply gas N2

1 Valve tertutup untuk membersihkan atau Cek control fI(_)wrate dan Cek

. fungsi valve
purging
NO FLOW :

Kebocoran sistem yang

5 NO Pina retak menyebabkan pipa tidak bersih. Monitor kondisi pipa secara

P Ketika masih terdapat oksigen berkala

akan menimbulkan kebakaran

3 NO PRESSURE Sistermn Bocor Tidak terdapat transfer_NZ yang Cek dan perawatan peralatan
dapat menganggu purging secara berkala

4 MORE MORE Panas dari luar Hasil BOG meningkat Mengakifkan pressure relief

TEMPERATURE

valve, Cek insulasi pipa




Density LNG vapour menurun
dan tidak akan memenuhi kapal

Mengaktifkan pressure relief

> Panas dari luar LNG yang bisa merusak valve, Cek insulasi pipa
equipment
I Menyebabkan kebakaran dan Menjaga suhu motor listrik da?
6 Panas Motor Listrik . - memperhatikan waktu operasi
ledakan ketika terjadi kebocoran
motor
Tekanan yang terlalu tinggi . .
7 Valve tertutup menyebabkan kebakaran dan Mengaktlfkan_pressu_re _rellef
valve, Cek insulasi pipa
MORE ledakan
PRESSURE i
Tekanan berlebih dari vapor Tekanan berlebih akan Mengaktifkan pressure relief
8 head ) menyebabkan kebakaran dan valve. Cek insulasi piba
eader system ledakan : pIp
Aliran Gas rendah dan gas
9 Test valve terbuka release yang menyebabkan Control f:gr:\ért?éer{ai?e(:k valve
kebakaran dan ledakan y
Gas release yang dapat
10 Valve retak menyebabkan kebakaran dan Cek contfrol fI(_Jwrate dan Cek
ungsi valve
ledakan
LESS LESS FLOW Gas fe'sa;i Vaﬂgbdipat .
menyebabkan kebakaran dan
11 Valve tertutup ledakan dan tidak bisa Cek control fI(_)wrate dan Cek
. - fungsi valve
mentransfer informasi ke
pressure indicator
Aliran LNG vapour yang rendah Cek control flowrate dan Cek
12 Valve open dan gas release yang

menyebabkan kebakaran

fungsi valve




Sistem bocor yang dapat

Monitor kondisi pipa secara

13 Pipa retak menyebabkan kebakaran dan berkala
ledakan
14 Sistem bocor Tidak terjadi transfer vapour dan Cek control flowrate dan Cek
vapour release fungsi valve
15 AS WELL AS WELL AS Kondisi lingkungan dan umur Kebocoran pipa dan aas release Cek dan perawatan peralatan
AS CORROSION pipa Pipa dan g secara berkala
16 | REVERSE | REVERSE FLOW Sistem valve tertutup Vapour release Cek Operasi Sistem
Gas release yang dapat .
OTHER THAN Cek kondisi peralatan sebelum
17 DESTINATION Valve retak menyebabkan kebakaran dan digunakan
OTHER ledakan
THAN i i
18 WRONG Motor Listrik Rusak tcéfgi;ii:t:ﬁg?zr:r?a;ncbzrigkodggak Cek kondisi peralatan sebelum
MATERIAL >! 0ENg digunakan
mencemari terminal
Operasi terhambat, Cargo tidak .
WRONG TR . Cek kondisi peralatan sebelum
19 MATERIAL Crane Rusak terdistribusi dengan baik dan digunakan

mencemari terminal




NODE 5

Study Title

NODE 5

Drawing No

LT-JPRC-004-001

Team Composition

Part Considered LNGC & FSU
Desian Intent Fluid : LNG Destination Tank : FSU Sheet of 1 of 1
g Source : LNG Shuttle Temperature: -160 C Pressure :
No. S\;Jolgg Deviation Possible Cause Consequence Action Required
Sisa LNG tidak dapat Cek control flowrate dan Cek
1 Valve tertutup . .
dikeluarkan fungsi valve
NO FLOW
. Kebocoran sistem yang Monitor kondisi pipa secara
2 Pipa retak menyebabkan kebakaran berkala
NO
3 p Aliran LNG tidak keluar dengan Cek dan perawatan peralatan
ompa baik saat drain secara berkala
NO PRESSURE
4 Kompresor rusak Masih terdapat sisa — sisa gas Cek dan perawatan peralatan
ompresorrusa yang berpotensi bahays secara berkala
Menghambat proses drain yang . .
MORE . Mengaktifkan pressure relief
5 MORE TEMPERATURE Panas dari luar dapat menyebabkan retak pada valve, Cek insulasi pipa

pipa




Menyebabkan kebakaran dan

Menjaga suhu motor listrik dan

6 Panas Motor Listrik ledakan ketika terjadi kebocoran memperhatll:r?gtc\;\;aktu operasi
7 MORE Valve tertut ;iﬁaliggligg Iiirbl?)lcuogngg;n Mengaktifkan pressure relief
PRESSURE alve tertutup y yang valve, Cek insulasi pipa
memicu kebakaran dan ledakan
Aliran Gas rendah dan gas
8 Test valve terbuka release yang menyebabkan Control ffll?r\?(/:rt?;?a(l:i?e(;k valve
kebakaran dan ledakan y
Gas release yang dapat
9 Valve retak menyebabkan kebakaran dan Cek contfrl(J)I: fl?\(/\';?\t/i dan Cek
ledakan g
Gas release yang dapat
menyebabkan kebakaran dan
10 LESS LESS FLOW Valve tertutup ledakan dan tidak bisa Cek Cont]fl?r: ﬂs?\(/\';?\t/z dan Cek
mentransfer informasi ke g
pressure indicator
Aliran LNG vapour yang rendah
untuk proses drain dan gas Cek control flowrate dan Cek
11 Valve open .
release yang menyebabkan fungsi valve
kebakaran
Sistem bocor yang dapat . L
12 Pipa retak menyebabkan kebakaran dan Monitor kct))r:rjll(sglglpa secara
ledakan
13 AS WELL AS WELL AS Kondisi lingkungan dan umur Kebocoran pipa dan aas release Cek dan perawatan peralatan
AS CORROSION pipa pipadang secara berkala
14 | REVERSE - - - -




OTHER THAN

Gas release yang dapat

Cek kondisi peralatan sebelum

15 DESTINATION Valve retak menyebabkan kebakaran dan digunakan
OTHER ledakan
THAN i i
" wrone oor sk russk | oo o g | o ko et sl
MATERIAL otor Listrik Rusa >! deng digunakan
mencemari terminal
Operasi terhambat, Cargo tidak .
WRONG Lo . Cek kondisi peralatan sebelum
17 MATERIAL Conveyor Rusak terdistribusi dengan baik dan digunakan

mencemari terminal




NODE 6

Study Title

NODE 6

Drawing No

LT-JPRC-004-001

Team Composition

Part Considered LNGC & FSU
Desian Intent Fluid : LNG Destination Tank : FSU Sheet of 1 of 1
g Source : LNG Shuttle Temperature; -160 C Pressure :

No. S\;Jolgg Deviation Possible Cause Consequence Action Required
1 Valve tertut Sisa LNG tidak dapat Cek control flowrate dan Cek
alve tertutup dikeluarkan fungsi valve
NO FLOW
. Kebocoran sistem yang Monitor kondisi pipa secara
2 Pipa retak menyebabkan kebakaran berkala
NO
Aliran LNG tidak keluar dengan Cek dan perawatan peralatan
3 Pompa . .
baik saat drain secara berkala
NO PRESSURE
4 Kompresor rusak Masih terdapat sisa — sisa gas Cek dan perawatan peralatan

yang berpotensi bahays

secara berkala




Menghambat proses drain yang

Mengaktifkan pressure relief

5 Panas dari luar dapat menyebabkan retak pada valve, Cek insulasi pipa
MORE pipa ’
6 TEMPERATURE Panas Motor Listrik Menyebabkan kebakaran dan %Z%a%?ﬁ:t?lgaw\ol\jglr(tlllfglI;rizin
MORE ledakan ketika terjadi kebocoran P motor P
Tekanan yang terlalu tinggi . .
MORE Mengaktifkan pressure relief
7 PRESSURE Valve tertutup meny_ebabkan kebocoran yang valve, Cek insulasi pipa
memicu kebakaran dan ledakan
Aliran Gas rendah dan gas
8 Test valve terbuka release yang menyebabkan Control f]clgr\:\ért?;%aﬁ?eck valve
kebakaran dan ledakan y
Gas release yang dapat
9 Valve retak menyebabkan kebakaran dan Cek COﬂt{Sr: f;?v\\//;?\t/i dan Cek
ledakan g
Gas release yang dapat
menyebabkan kebakaran dan
10 LESS LESS FLOW Valve tertutup ledakan dan tidak bisa Cek cont]{l?r: f;?v\)l;?\i dan Cek
mentransfer informasi ke g
pressure indicator
Aliran LNG vapour yang rendah
untuk proses drain dan gas Cek control flowrate dan Cek
11 Valve open -
release yang menyebabkan fungsi valve
kebakaran
Sistem bocor yang dapat . S
12 Pipa retak menyebabkan kebakaran dan Monitor k%g(rjlgl;'pa secara
ledakan
13 AS WELL AS WELL AS Kondisi lingkungan dan umur Kebocoran pipa dan das release Cek dan perawatan peralatan
AS CORROSION pipa Pip g secara berkala




14 | REVERSE - - - -
Gas release yang dapat -
OTHER THAN Cek kondisi peralatan sebelum
15 DESTINATION Valve retak menyebabkan kebakaran dan digunakan
OTHER ledakan
THAN Operasi terhambat, Cargo tidak .
WRONG - c L Cek kondisi peralatan sebelum
16 MATERIAL Motor Listrik Rusak terdlstrlbu§| dengan baik dan digunakan
mencemari terminal
Operasi terhambat, Cargo tidak .
WRONG T . Cek kondisi peralatan sebelum
17 MATERIAL Crane Rusak terdistribusi dengan baik dan digunakan

mencemari terminal




NODE 1

Control action not provided causes

Control action
provided when not

Control action

Control action provided too

Control action

NO. Control Actions . provided too early stopped too soon or
hazard required causes late causes hazard .
causes hazard applied too long
hazard
m L th The flow rate is controlled too
Control flowrate, Check Controllers cannot contrg) the late when the flow is not
1 L flow rate when the flow is not N/A N/A e N/A
valve functionality o within
within range
range
Periodically Periodically Periodically
2 monitor condition monitor condition N/A N/A monitor condition N/A
of the pipe line of the pipe line is not carried out of the pipe line is too late
Periodical check and Periodic inspection and maintenance of Eer'Od'C inspection and .
3 . - - - - N/A N/A maintenance of equipment is N/A
maintenance the equipment equipment is not carried out t00 late
Activate pressure relief valve, Relief Valve is not activated when Pressure relief valve Pressure relief valve is opened
. - . openend when too late after
4 Check insulation on the pressure/temperature exceeds the high P N/A . . N/A
2 - pressure is within detection of high
pipeline limit
range pressure
Maintain the temperature of | Maintain the temperature of the electric Maintain the temperature is too
5 the electric motor and motor and operating time is not carried N/A N/A Iatep N/A
operating time out
Activate pressure relief valve, Relief Valve is not activated when Pres;g;%;zh\:)lfh\éﬁlve Pressure trg(l)le;;t\(le a;\f/ti:s opened
6 Check |n§ula_t|on on the pressure/temperat_ure_z exceeds the high pressure is within N/A detection of high N/A
pipeline limit
range pressure
The flow rate is controlled too
Controllers cannot control the -
7 Control flowrgte, C_heck flow rate when the flow is not N/A N/A late when t_he _flow is not N/A
valve functionality s within
within range
range
m th The flow rate is controlled too
Control flowrate, Check Controllers cannot control the late when the flow is not
8 L flow rate when the flow is not N/A N/A s N/A
valve functionality i within
within range
range
Controllers cannot control the .
9 Control flowrate, Check flow rate when the flow is not N/A N/A The flow rate is controlled too N/A

valve functionality

within range

late when the flow is not




within
range

Control flowrate, Check

Controllers cannot control the

The flow rate is controlled too
late when the flow is not

10 - - flow rate when the flow is not N/A N/A s N/A
valve functionality s within
within range
range
Periodically Periodically Periodically
11 monitor condition monitor condition N/A N/A monitor condition N/A
of the pipe line of the pipe line is not carried out of the pipe line is too late
L Lo . . Periodic inspection and
12 'Perlodlcal check gnd Periodic inspection and maintenance of N/A N/A maintenance of equipment is N/A
maintenance the equipment equipment is not carried out 00 late
Check the equipment Check the equipment condition before Check the equipment condition
13 L . AR - N/A N/A L N/A
condition before operation operation is not carried out before operation is too late
Check the equipment Check the equipment condition before Check the equipment condition
14 L . R - N/A N/A [ N/A
condition before operation operation is not carried out before operation is too late
15 Check the equipment Check the equipment condition before N/A N/A Check the equipment condition N/A

condition before operation

operation is not carried out

before operation is too late




NODE 2

NO.

Control Actions

Control action not provided causes

Control action provided
when not required causes

Control action
provided too early

Control action provided

Control action
stopped too soon or

hazard hazard causes hazard too late causes hazard applied too long
The flow rate is controlled
Control flowrate. Check valve Controllers cannot control the too
1 IR flow rate when the flow is not N/A N/A late when the flow is not N/A
functionality o e
within range within
range
Periodically Periodically Periodically
2 monitor condition monitor condition N/A N/A monitor condition N/A
of the pipe line of the pipe line is not carried out of the pipe line is too late
- . . . . Periodic inspection and
3 Periodical check gnd maintenance the | Periodic |_nspect|(_3n and ma_lntenance N/A N/A maintenance of equipment N/A
equipment of equipment is not carried out .
is too late
. . Relief Valve is not activated when Pressure relief valve Pressure relief valve is
Activate pressure relief valve, Check . opened too late after
4 - - L pressure/temperature exceeds the openend when pressure is N/A . . N/A
insulation on the pipeline L . detection of high
high limit within range
pressure
S Maintain the temperature of the - .
5 ell\ggtlpitcalnrlg?:rt:gc]ipgrztrl;?ien()fttitr:e electric motor and operating time is N/A N/A Maintain t::) e;tlear:eperature 15 N/A
P 9 not carried out
Activate pressure relief valve, Check Relief Valve is not activated when Pressure relief valve P(;gs;uerg trggeigt\éa;\f/t:s
6 insulation on the pipeline pressure/temperat_ure; exceeds the openend_when pressure is N/A detection of high N/A
high limit within range
pressure
The flow rate is controlled
Control flowrate. Check valve Controllers cannot control the too
7 L flow rate when the flow is not N/A N/A late when the flow is not N/A
functionality . e
within range within
range
The flow rate is controlled
Controllers cannot control the too
8 Control flowra_lte, C.heCk valve flow rate when the flow is not N/A N/A late when the flow is not N/A
functionality . e
within range within

range




The flow rate is controlled

Control flowrate. Check valve Controllers cannot control the too
9 AR flow rate when the flow is not N/A N/A late when the flow is not N/A
functionality o e
within range within
range
The flow rate is controlled
Control flowrate. Check valve Controllers cannot control the too
10 L flow rate when the flow is not N/A N/A late when the flow is not N/A
functionality . e
within range within
range
Periodically Periodically Periodically
11 monitor condition monitor condition N/A N/A monitor condition N/A
of the pipe line of the pipe line is not carried out of the pipe line is too late
. . Lo . . Periodic inspection and
12 Periodical check gnd maintenance the | Periodic |'nspect|(_3n and ma_lntenance N/A N/A maintenance of equipment N/A
equipment of equipment is not carried out .
is too late
. . . . Check the equipment
Check the equipment condition Check the equipment condition L -
13 before operation before operation is not carried out NIA NIA cond|t|0|i1sbtzfg;:tce)peratlon NIA
. . . " Check the equipment
14 Check the equipment condition Check the equipment conc_htlon N/A N/A condition before operation N/A
before operation before operation is not carried out -
is too late
. . . - Check the equipment
15 Check the equipment condition Check the equipment condition N/A N/A condition before operation N/A

before operation

before operation is not carried out

is too late




NODE 3

Control action not provided causes

Control action
provided when not

Control action

Control action provided too

Control action

NO. Control Actions h - provided too early stopped too soon or
azard required causes late causes hazard .
h causes hazard applied too long
azard
Control flowrate. Check Controllers cannot control the The flow rate is controlled too
1 valve function’alit flow rate when the flow is not N/A N/A late when the flow is not within N/A
Y within range range
Periodically Periodically Periodically
2 monitor condition monitor condition N/A N/A monitor condition N/A
of the pipe line of the pipe line is not carried out of the pipe line is too late
Periodical check and Periodic inspection and maintenance of . Periodic Inspection an(_j
3 . - - - - N/A N/A maintenance of equipment is too N/A
maintenance the equipment equipment is not carried out late
Activate pressure relief valve, Relief Valve is not activated when Pregs::]eerzzll\;evfh\éﬁlve Pressure tr(e):)'elgt\é a;\f/ti:s opened
4 Check insulation on the pressure/temperature exceeds the high P is withi N/A ion of hiah N/A
ipeline limit pressure is within detection of hig
P range pressure
Activate pressure relief valve, Relief Valve is not activated when Pres;g;%;zh\:)lfh\éﬁlve Pressure trg:)"i;t\é aall\f/te;:s opened
5 Check |n?ué?it:]<aen on the pressure/temperaltiLrlTrﬁtexceeds the high pressure is within N/A detection of high N/A
PP range pressure
Maintain the temperature of | Maintain the temperature of the electric . .
6 the electric motor and motor and operating time is not carried N/A N/A Maintain the tleargperature Is too N/A
operating time out
Activate pressure relief valve, Relief Valve is not activated when Pre?:;i;%“\?vfh\éﬁlve Pressure trg:)'ell;t\é a;\f/tz:s opened
7 Check insulation on the pressure/temperature exceeds the high P is withi N/A d ion of hiah N/A
ipeline limit pressure is within etection of hig
P range pressure
Activate pressure relief valve, Relief Valve is not activated when Preg;g;i;%'fvfh\éilve Pressure trgtljlit\é aall\f/tizrls opened
8 Check |n?ué?;:]c;n on the pressure/temperaltiLrJTr]?texceeds the high pressure is within N/A detection of high N/A
pip range pressure
Controllers cannot control the The flow rate is controlled too
9 Control flowrate, Check flow rate when the flow is not N/A N/A late when the flow is not within N/A

valve functionality

within range

range




Control flowrate, Check

Controllers cannot control the

The flow rate is controlled too

10 - - flow rate when the flow is not N/A N/A late when the flow is not within N/A
valve functionality o
within range range
Control flowrate. Check Controllers cannot control the The flow rate is controlled too
11 L flow rate when the flow is not N/A N/A late when the flow is not within N/A
valve functionality b
within range range
Control flowrate. Check Controllers cannot control the The flow rate is controlled too
12 L flow rate when the flow is not N/A N/A late when the flow is not within N/A
valve functionality b
within range range
Periodically Periodically Periodically
13 monitor condition monitor condition N/A N/A monitor condition N/A
of the pipe line of the pipe line is not carried out of the pipe line is too late
Control flowrate. Check Controllers cannot control the The flow rate is controlled too
14 A flow rate when the flow is not N/A N/A late when the flow is not within N/A
valve functionality o
within range range
L L . . Periodic inspection and
Periodical check and Periodic inspection and maintenance of . . -
15 maintenance the equipment equipment is not carried out NIA NIA maintenance oIaigmpment Is too NIA
16 Check system operation Check system opzr:ttlon is not carried N/A N/A Check syster'r:a(iseratlon is too N/A
Check the equipment Check the equipment condition before Check the equipment condition
17 L . U . N/A N/A S N/A
condition before operation operation is not carried out before operation is too late
Check the equipment Check the equipment condition before Check the equipment condition
18 L . U . N/A N/A L N/A
condition before operation operation is not carried out before operation is too late
19 Check the equipment Check the equipment condition before N/A N/A Check the equipment condition N/A

condition before operation

operation is not carried out

before operation is too late




NODE 4

Control action not provided causes

Control action
provided when not

Control action provided

Control action provided too

Control action

NO. Control Actions hazard required causes too early causes hazard late causes hazard stoppe_d too soon or
applied too long
hazard
Control flowrate, Check Controllers cannot control the Th?a]::eo\\/lvvh?rgetései?gvtvr?y?\(cj)tt %
1 AN flow rate when the flow is not N/A N/A e N/A
valve functionality o within
within range
range
Periodically Periodically Periodically
2 monitor condition monitor condition N/A N/A monitor condition N/A
of the pipe line of the pipe line is not carried out of the pipe line is too late
- I . . Periodic inspection and
3 _Perlodlcal check _and Periodic inspection and maintenance of N/A N/A maintenance of equipment is N/A
maintenance the equipment equipment is not carried out t00 late
Activate pressure relief valve, Relief Valve is not activated when Pregs:rr]irr]zl 'VevL\éﬁlve Pressure trgg‘i;t\elz a;\]fteer's opened
4 Check insulation on the pressure/temperature exceeds the high P is withi N/A d ion of hidh N/A
ipeline limit pressure is within etection of hig
P range pressure
Activate pressure relief valve, Relief Valve is not activated when Preg;t;rr]eerzzl ':;L‘éﬁlve Pressure :g::?;t\é a;\lftirls opened
5 Check m?utlaallit;;n on the pressure/temperaltiL:rr](ietexceeds the high pressure is within N/A detection of high N/A
pip range pressure
Maintain the temperature of | Maintain the temperature of the electric A .
6 the electric motor and motor and operating time is not carried N/A N/A Maintain ttr(‘) eot;eargperature s N/A
operating time out
Activate pressure relief valve, Relief Valve is not activated when Pregs:rr]eerrlzl 'ﬁ]\éﬁlve Pressure {ggelgt\é a;\f/tee:s opened
7 Check insulation on the pressure/temperature exceeds the high P is withi N/A d ion of hidh N/A
ipeline limit pressure is within etection of hig
P range pressure
Activate pressure relief valve, Relief Valve is not activated when Preg;:rr]eer:zI '\th\éﬁlve Pressure :g::?;t\é a;\;ti:s opened
8 Check m?ullaaltit;]%n on the pressure/temperaltitgeiztexceeds the high pressure is within N/A detection of high N/A
pip range pressure
Control flowrate, Check Controllers cannot control the The flow rate is controlled too
9 ! flow rate when the flow is not N/A N/A N/A

valve functionality

within range

late when the flow is not




within
range

Control flowrate, Check

Controllers cannot control the

The flow rate is controlled too
late when the flow is not

10 L flow rate when the flow is not N/A N/A s N/A
valve functionality s within
within range
range
Controllers cannot control the The flow rate is contrc_)lled too
11 Control flowra_1te, C.hECK flow rate when the flow is not N/A N/A late when t_he f low is not N/A
valve functionality L within
within range
range
Controllers cannot control the The flow rate is contrqlled too
12 Control flowrgte, C_heck flow rate when the flow is not N/A N/A late when t_he _flow is not N/A
valve functionality s within
within range
range
Periodically Periodically Periodically
13 monitor condition monitor condition N/A N/A monitor condition N/A
of the pipe line of the pipe line is not carried out of the pipe line is too late
Control flowrate, Check Controllers cannot control the Thlea?eovv\\/lhr:r:etri]zi‘(l)(;]vtvr?llﬁitt *
14 L flow rate when the flow is not N/A N/A s N/A
valve functionality s within
within range
range
L Lo . . Periodic inspection and
Periodical check and Periodic inspection and maintenance of . - .
15 maintenance the equipment equipment is not carried out NIA NIA mamtenanigoo{aetgunpment s N/A
16 Check system operation Check system op(;rljattlon is not carried N/A N/A Check systen}acigeratlon is too N/A
. . . Check the equipment
17 Che_ck the equipment Check the equipment con(_jltlon before N/A N/A condition before operation is N/A
condition before operation operation is not carried out t0o late
. . . Check the equipment
18 Che_ck the eqmpment_ Check the egmp_ment conqmon before N/A N/A condition before operation is N/A
condition before operation operation is not carried out t0o late
. . . Check the equipment
19 Check the equipment Check the equipment condition before N/A N/A condition before operation s N/A

condition before operation

operation is not carried out

too late




NODE 5

Control action not provided causes

Control action provided

Control action

Control action provided too

Control action

NO. Control Actions when not required causes provided too early stopped too soon or
hazard late causes hazard .
hazard causes hazard applied too long
The flow rate is controlled too
Control flowrate, Check Controllers cannot contr<_)| the late when the flow is not
1 AN flow rate when the flow is not N/A N/A e N/A
valve functionality . within
within range
range
Periodically Periodically Periodically
2 monitor condition monitor condition N/A N/A monitor condition N/A
of the pipe line of the pipe line is not carried out of the pipe line is too late
- I . . Periodic inspection and
3 _Perlodlcal check gnd Periodic inspection and maintenance of N/A N/A maintenance of equipment is N/A
maintenance the equipment equipment is not carried out t00 late
- I . . Periodic inspection and
4 _Perlodlcal check gnd Periodic inspection and maintenance of N/A N/A maintenance of equipment is N/A
maintenance the equipment equipment is not carried out t00 late
Activate pressure relief valve, Relief Valve is not activated when Pressure relief valve Pressure tr(e):)'elgt\é a;\f/ti:s opened
5 Check insulation on the pressure/temperature exceeds the high openend when pressure is N/A - ; N/A
pipeline limit within range detection of high
pressure
Maintain the temperature of | Maintain the temperature of the electric Maintain the temperature is
6 the electric motor and motor and operating time is not carried N/A N/A t00 Iatep N/A
operating time out
Activate pressure relief valve, Relief Valve is not activated when Pressure relief valve Pressure {ggit\é a;\f/te;:s opened
7 Check insulation on the pressure/temperature exceeds the high openend when pressure is N/A detection of hidh N/A
pipeline limit within range 9
pressure
I lth The flow rate is controlled too
Control flowrate, Check Controllers cannot control the late when the flow is not
8 A flow rate when the flow is not N/A N/A s N/A
valve functionality s within
within range
range
Controllers cannot control the .
9 Control flowrate, Check flow rate when the flow is not N/A N/A The flow rate is controlled too N/A

valve functionality

within range

late when the flow is not




within
range

Control flowrate, Check

Controllers cannot control the

The flow rate is controlled too
late when the flow is not

10 - - flow rate when the flow is not N/A N/A s N/A
valve functionality s within
within range
range
Controllers cannot control the The flow rate is contrqlled too
11 Control flowra_1te, C.hECK flow rate when the flow is not N/A N/A late when t_he f low is not N/A
valve functionality s within
within range
range
Periodically Periodically Periodically
12 monitor condition monitor condition N/A N/A monitor condition N/A
of the pipe line of the pipe line is not carried out of the pipe line is too late
L Lo . . Periodic inspection and
Periodical check and Periodic inspection and maintenance of . - .
13 maintenance the equipment equipment is not carried out NIA NIA mamtenancigoofaetgwpment s NIA
. . . Check the equipment
14 Che_ck the equnpment_ Check the egwp_ment conqlltlon before N/A N/A condition before operation is N/A
condition before operation operation is not carried out t00 late
. . . Check the equipment
15 Che_ck the equipment Check the equipment conc_iltlon before N/A N/A condition before operation is N/A
condition before operation operation is not carried out t00 late
. . . Check the equipment
16 Check the equipment Check the equipment condition before N/A N/A condition before operation is N/A

condition before operation

operation is not carried out

too late




NODE 6

Control action not provided causes

Control action
provided when not

Control action

Control action provided too

Control action

NO. Control Actions - provided too early stopped too soon
hazard required causes late causes hazard .
causes hazard or applied too long
hazard
Control flowrate. Check Controllers cannot control the The flow rate is controlled too
1 valve functioﬁalit flow rate when the flow is not N/A N/A late when the flow is not within N/A
Y within range range
Periodically Periodically Periodically
2 monitor condition monitor condition N/A N/A monitor condition N/A
of the pipe line of the pipe line is not carried out of the pipe line is too late
Periodical check and Periodic inspection and maintenance of Per'Od'C inspection and .
3 . - - - - N/A N/A maintenance of equipment is N/A
maintenance the equipment equipment is not carried out 100 late
Periodical check and Periodic inspection and maintenance of I?erlodlc Inspection and .
4 . - - - - N/A N/A maintenance of equipment is N/A
maintenance the equipment equipment is not carried out 100 late
Activate pressure relief valve, Relief Valve is not activated when Pregs:rr]eerzzllvevfh\éﬁlve Pressure tr(e):)'elgt\é a;\f/ti:s opened
5 Check insulation on the pressure/temperature exceeds the high P is withi N/A ion of hiah N/A
ipeline limit pressure is within detection of hig
P range pressure
Maintain the temperature of | Maintain the temperature of the electric Maintain the temperature is too
6 the electric motor and motor and operating time is not carried N/A N/A Iatep N/A
operating time out
Activate pressure relief valve, Relief Valve is not activated when Pre;s:;;glﬁfh\éilve Pressure {ggit\é a;\f/te;:s opened
7 Check insulation on the pressure/temperature exceeds the high P is withi N/A d ion of hiah N/A
ipeline limit pressure is within etection of hig
P range pressure
Controllers cannot control the The flow rate is controlled too
8 Cocgg:effllcj)r\:\gt?;en,aﬁ?eck flow rate when the flow is not N/A N/A late when the flow is not within N/A
Y within range range
Controllers cannot control the The flow rate is controlled too
9 Control flowrate, Check flow rate when the flow is not N/A N/A late when the flow is not within N/A

valve functionality

within range

range




Control flowrate, Check

Controllers cannot control the

The flow rate is controlled too

10 L flow rate when the flow is not N/A N/A late when the flow is not within N/A
valve functionality s
within range range
Control flowrate. Check Controllers cannot control the The flow rate is controlled too
11 A flow rate when the flow is not N/A N/A late when the flow is not within N/A
valve functionality o
within range range
Periodically Periodically Periodically
12 monitor condition monitor condition N/A N/A monitor condition N/A
of the pipe line of the pipe line is not carried out of the pipe line is too late
- Lo . . Periodic inspection and
13 'Perlodlcal check gnd Periodic inspection and maintenance of N/A N/A maintenance of equipment is N/A
maintenance the equipment equipment is not carried out t00 late
Check the equipment Check the equipment condition before Check the equipment condition
14 o, . S - N/A N/A R N/A
condition before operation operation is not carried out before operation is too late
Check the equipment Check the equipment condition before Check the equipment condition
15 I, . S - N/A N/A S N/A
condition before operation operation is not carried out before operation is too late
16 Check the equipment Check the equipment condition before N/A N/A Check the equipment condition N/A

condition before operation

operation is not carried out

before operation is too late




> Command
D> Feedback

> Manual

CONTROL ROOM OPERATOR
Equipment State: working, not working,

unknown

Operation state: Ok, not Ok

Control Equipment

Sensor

Temperature

Pressure

N~
AV
Site O ¢ LOGIC CONTROL: Pressure high/normal
Ite Lperator - Open Valve
- Close Valve N
Manual
J7 v v \% v v v v
Pressure Temperature
Gauge Flowmeter ERC ESD Gauge
Flow Flow Emergency Emergency Flow
control control managemen management control

Flow rate

LNG SHIP-TO-SHIP TRANSFER




AV4

Site Operator

CONTROL ROOM OPERATOR

Control Equipment

Manual

LOGIC CONTROL: Flow normal/no flow

Open Valve
Close Valve

> Command

> Feedback

> Manual

AV4

Command
-open
-close

Flow Meter

Sensor: Flow rate

Valve Blocked

AN

Operation Under Control

>



CONTROL ROOM OPERATOR

A\V4

Control Equipment ~

> Command

> Feedback

> Manual

Sensor: Temperature sensor

JAN

Site O ¢ LOGIC CONTROL:
e Lperator Temperature high/normal
- Open Valve <
- Close Valve
Manual
Command
-open
-close
AV AV
Temperature gauge
> High temperature in pipe system

Operation Under Control




CONTROL ROOM OPERATOR

>  Command

> Feedback

> Manual

Control Equipment ~

AV
. LOGIC CONTROL:
Site Operator - Open Valve
- Close Valve
Manual
Command
-open
-close
Sensor
7 7 Temperature
Emergency Relief Connection
Pressure
Flow rate
Valve blocked High Pressure
Valve cracked Low Pressure

Valve opened

Operation Under Control

>



> Command
CONTROL ROOM OPERATOR

> Feedback

> Manual

Control Equipment ~

\V4
Site O . LOGIC CONTROL:
Ite Operator - Open Valve
- Close Valve <
Manual
Command
-open
-close
Sensor
\V4 \V4
Temperature
Emergency Shutdown
Pressure
Flow rate
Valve blocked High Pressure
N Valve cracked Low Pressure

Valve opened Operation Under Control




Av4

Site Operator

CONTROL ROOM OPERATOR

Control Equipment

Manual

|
\
\
!

LOGIC CONTROL: Pressure high/normal

Open Valve
Close Valve

> Command

> Feedback

> Manual

Av4

Command
-open
-close

Pressure relief valve

Sensor: Pressure sensor

High pressure in pipe system

AN

Operation Under Control
D>




LAMPIRAN Il : FAULT TREE ANALYSIS



s Vane 1 0 et Vale 1 0 Use' Vale 1 0 User Yalue 10 User vous 1§

il Even i Soend -
3900t | C:0.00887 | IR ICETIXIN [ ]
e -wr -w -w

UserValue 1 0

Toemt

| SLse

Toe Laaiage

erre Yezrme Novrel Narel
e Vane 1 0 sl Vel 1 0 Use' Vole 1 0 L User Ve 1 0 User voun 1§
Evert! Ewems2 Eventd i Evwrid Gatad
(20030818 | [0 0s0ase | [aoosonze |




[CRETEE)

e
ser Vane 1 D
Evert! Ewems2 Eventd Evwrid Gatad
(20000245 | [[cecoszs [oomeas | {

Vigr=a) heral
Jearvane 10 UsarValie 1 0
Everis Toae
Qe 1Tee | [(cuiese

User voua 1§

Gatad




[T Epes lGan
raore

Fou Lnlé.-ac [ Uahe LLW !lban Leakage
Yormal Nosre: Fomrel

Uner Vaie | B Unar Vs 10 LUner Vabe 12
Evestt i ETS Eventd

[[aa2ees | [2rees ] [as1zs |
-w -w -wr

- aane -
o
i
iy
[Coossess |
ke 'l;..a.‘.‘.’* [—r "lr.n'-,.' o
Yl Norm!

Lwer Vauw 103 Uwet Vw10 |
—ta

[G# as0t6E3"

Fou Lesiage Vabn ‘J--b" qu.h%l Lesbage
Herms Ygrreel hoorsl
Ouar Vb 1 8 Lael Vahs 103 L Vels | 3
T il £ng 118 | T .
[gason [eso01a] S360EN [ass7Tea |
Talvgiasd Falw

e

[oawmea’]




Mol
Jear Vines |

[Tas Tameee a2 030

Vil Folcin ZTaleguatt Falun
e Soverval
User Ve -0 e Valie 1D
| Evprit || Bt
[aei7E5 | 'anlu
!mnl’-'u.
MNore!
e Veise 1: T
Saind ]

For aeage ] Vel Lawiage l
hoove Warreel | Mamal Pl
e Ve 10 | user vakis 1 0 | Usar Vebe 1 0 U3t Vs 10 | UsarVese 1 0
Evantt ) . B ] Emntd | S | Gated
[S0003243 | 0:9.03031 2850028 | 3328611 | [Sasrres ]
Valve Faiun Salvgued Faun
Harmel hornal
_UserVaie 10 Usas Voer 1 0
Svares Sogrd

[geims ]




wlf-’l}w o

| TSy T
Narmal
Ubas Vaiow 10

Ouled |

03 5308253

=

FoaLasiage Vala Lasilage [ Ealeguant Lastage Camowiss Fali Veise 35d Selagars

Noora! Nerrre: | THoora! Narral Normal
User Valuw 10 User Valiw t 2 Lsmr Ve 1 O User Vol 1 C Lsar Viaks 10

Fverat { [ 5 gt Frant |
[TaameEs | [ 2estss | [[oa2¢Es | [a3sse11 |

Vel Lhn [ Saleguad Talum
Norma Nomal
VsarVeua 10 Vserehe | O
Evart Evantt
~
Caeuss | [(asi=a |
I T Lancape Y}'ﬁllu.n
Forrel Harma
e Vatus 1D Laet Vaiue |- D
Daal Qe
o3 2235455
[ Foslasage T Vaie laatage 0 Selgues Lasaape 7

orras Vorrre: o
Ut Vatan 1 O U Vatie 1.0 Ut Vaban 1 0

Evert! Evarid Evertd i
[[eazese™) [aremee” [[earme]




Gas Relesse Node 3 (1-3

'Q:0.001677

System Lesksge
Normsl!
User Value 1: 0

Gate2

Q:0.003705

System Failure
Normsl
User Value 1: 0

Gate3

Q:8.783E-8

Pipe Leskage Valve Lesksge Safeguard Leakage Valve lFaélure Safeguard Failure
Norms! Normal| Norms! Nomal Norms|
User Value 1: 0 UserValue 1: 0 User Value 1: 0 User Value 1: 0 UserValue 1: 0
Eventi Event2 Event3 Event11 Event12

T
Q:0.0011 Q:0.00118 | Q:0.00143 | | a6.238 Q:8.16E-8
Gsas Release Node 3 (3-10
mm)
Normal
Gate1
System Lesksge System Failure
Normsl Normal
User Value 1: 0 User Value 1: 0
Gate2 Gate3
Q:0.001677 | Q:8.783E-8
Pipe Lesksge Valve Lesksge Safeguard Leskage Valve Failure Safeguard Failure
Norms! Normal Normal Normal Norms|
User Value 1: 0 User Value 1: 0 User Vaiue 1: 0 User Value 1: 0 User Value 1: 0
Eventi Event2 Evant3 Event11 Event12
T
Q:0.000515 Q:0.000537 | Q:0.000626 ] | Q:6.23E-9 Q:8.16E-8




mm)
Normal

Gss Relesse Node 3 (10-50

Gate1

Q:1.82177E-4 |

System Lesksge
Normsl
User Value 1: 0

Gate2

System Fsilure
Normal
User Value 1: 0

Gste3

Q:8.783E-8

Pipe Lesksge Valve Lesksge Safeguard Lesksge Valve Lailure Safeguard Failure
Normal Normal Normal Normal Normsl
User Vsilue 1: 0 User Vsiue 1: 0 User Vaiue 1: 0 User Value 1: 0 UserValue 1: 0
Eventt Event2 Evant3 Event11 Event12
T
000252 | Q:0.00028 | _Q:6.23E-9 Q:8.16E-8
Gas Relesse Node 3 (50-
150 mm)
MNormal
Gate1
Q:1.82177E-4 |
System Leskage System Failure
Normsl Normal
UserValue 1: 0 User Value 1: 0
Gate2 Gate3
Q:1.82089E-4 Q:8.783E-8
Pipe Leskage Valve Lesksge szeguavi! Leakage Valve Faiure Safeguard Failure
Normal Normal Normal Nommal Normal
User Value 1: 0 User Value 1: 0 User Value 1: 0 User Value 1: 0 UserValue 1: 0
Eventi Event2 Event3 Event11 Event12
T
| a6.23E-9 Q:8.16E8

Q:6.06E-5

Q591E5 |
w

W




mm)

Gas Relesse Node 3 (150

Q:2.73276E5 |

System Leskage
Norms!
User Value 1: 0

Gate2

Q:2.72398E-5

System Fsilure
Normsl!
User Value 1: 0

Gate3

Pipe Lesksge Valve Lesksge Safeguard Leskage Valve Failure Safeguard Failure
Norms! Normal Norms! Normal Norms|
User Value 1: 0 UserValue 1: 0 User Vaiue 1: 0 User Value 1: 0 UserValue 1: 0
Eventi Event2 Event3 Event11 Event12
T
Q:9.26E-6 Q:8.87TES | Q:9.11E6 [ Q:6.23E-8 [ Q:8.16E-8
Gas Relesse Node 4 (1-3
mm)
Normal
Gate1
["@:0.003706
System Lesksge System Fsilure
Norms! Normsl
User Value 1: 0 | User Value 1: 0
Gste2 | Gste3
Q:0.003705 | Q:8.783E-8
Pipe Lesksge Valve Lesksge Safeguard Lesksge Valve Lailure Safeguard Failure
Normal Normal Normal Normal Normsl
User Vsilue 1: 0 User Value 1: 0 User Value 1: 0 User Value 1: 0 User Value 1: 0
Eventt Event2 Evant3 Event11 Event12
T
Q:0.0011 Q:0.00118 J Q:0.00143 I _Q:6.23E8 Q:8.16E-8




Gss Release Node 4 (3-10
mm)
Normal

Gate1

[a7.80885E¢ |

System Lesksge
Normsl
User Value 1: 0

Gate2

Q:0.001577

System Faiure

User Value 1: 0

Normal

Gste3

[@z733E8

Pipe Lesksge Valve Lesksge Safeguard Lesksge Valve Laiiure Safeguard Failure

Normal Normal Normms! Nomal Normsl
UserValue 1: 0 User Vsiue 1: 0 User Vaiue 1: 0 User Value 1: 0 UserValue 1: 0

Eventt Event2 Evant3 Event11 Event12

T
000537 | Q:0.000626 | | @:6.23E3 Q:8.16E-8
Gas Release Node 4 (10-50
mm)
Norma!
Gste1
[a:7 2088584 |
System Leskage | System Failure
Norms! ‘ Nomal
UserValue 1: 0 | User Value 1: 0
Gste2 | Gste3
Q:8.783E-8

Pipe Lesksge Valve Lesksge Safeguard Leskage Valve Lsélure Safeguard Failure

Normsl! Normal Normasl Normal Norms|
User Value 1: 0 UserValue 1: 0 User Vaiue 1: 0 User Value 1: 0 UserValue 1: 0

Event1 Event2 Event3 Event11 Event12

Q:0.0002439 Q:0.000252 | Q:0.00028 | | a6.23E9 | as.16Es




150 mm)
Norms!

Gas Relesse Node 4 (50-

Gate1

System Leskage
Norms!
User Value 1: 0

Gate2

Q:1.82083E-4

System Failure
Normal
User Value 1: 0

Gate3

Q:8.783E-8

Pipe Leskage Valve Lesksge Safeguard Lesksge Valve Faiure Safeguard Failure

Norms! Norms|! Norms! Normal Norms|
User Value 1: 0 User Value 1: 0 User Vaiue 1: 0 User Value 1: 0 UserValue 1: 0

Eventi Event2 Event3 Event11 Event12

T
_Q:6.06E-5 Q:5.91E-5 | Q:5.24E-5 ] Q:6.23E-3 Q:8.16E-8
Gas Relessze Node 4 (150
mm)
Normal
Gste1
System Lesksge System Fsilure
Norms! Normsl
User Value 1: 0 | User Value 1: 0
Gste2 | Gste3
Q:2.72398E-5 Q:8.783E-8

Pipe Lesksge Valve Lesksge Safeguard Lesksge Valve Lailure Safeguard Failure

Normal Normal Normal Normal Normsl
User Vslue 1: 0 User Vsiue 1: 0 User Vaiue 1: 0 User Value 1: 0 User Value 1: 0

Eventt Event2 Evant3 Event11 Event12

T
Q:9.26E6 Q:8.87E-S J Q:9.11E6 I _Q:6.23E8 Q:8.16E-8
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LAMPIRAN IV : EVENT TREE ANALYSIS



Node 1 Skenario 1-3mm |

(Faz Releaze

p= 023 Jet Fire
Immediate Ignition 3.73E-04

VCE
1.73E-04

[
]
=
.

s

Delayed Ignition
349E-03 p=02 Flash Fire
1.73E-04

[t
I
=
[

3

p=033 Pool Fire
L73E-04

No Immediate Ignition
p= 073

No Ignition (Gas Dispersion
p=03 210E-03

Node 1 Skenario 3-10mm |

p= 023 Jet Fire
Immediate Ignition 3.97E-04

VCE
1.36E-03

[

I
=
i
i

(as Release Delayed Ignition
1.39E 03 p= 02 Flach Fie

1.86E-03

=

I
=
2
4

p=033 Pool Fire
1.86E-03

No Immediate Ignition
p=1073

No Ignition Gas Dispersion
p= 048 9.52E-04




Node 1 Skenario 10-50mm |

p= 023 Jet Fire
Immediate Ignition 1.35E-04

p=033 VCE
3.66E-03

Cas Release Delayed Ignition
3.66E-03

p=033 Pool Fire
3.66E-03

No Immediate Ignition
p= 073

No Ignition (Gas Dhspersion
p= 08 444E-04

Node 1 Skenario 50-150mm

p= 025 Jet Fire
Immediate Ignition 4.32E-05

[
a

VCE
3.33E-06

[
1
=

(as Release Delayed Ignition
1.73E-04 p= 102 Flach Fire

3.35E-06

&l
1
=
[

A

p=033 Pool Fire
8.53E-06

No Immediate Ignition
p= 073

No Ignition (Gas Dispersion
p=048 1.04E-04




Node 1 Skenario =150mm

p= 023 Jet Fire
Immediate Ignition 6 49E-06
p=033 WVCE
i 1.28E-06
Gas Release Delayed Ignition
2.39E-03 p= 02 p=033 Flash Fire
1.28E-06
p=033 Pool Fire
1.28E-06
No Immediate Ignition
p= 073
No Ignition Gas Dispersion
p= 038 1.36E-03
Node 2 Skenario 1-3mm |
2= 0235 Jet Fire
Immediate Ignition 8.73E-4
p=033 WVCE
. 1.73E-04
(Gas Release Delayed Ignition
349E-03 rp=02 p=033 Flash Fire
1.73E-04
p=033 Pool Fire
1.73E-04
No Immediate Ipnition
p=07
No Isnition Gas Dizpersion
r=108 2.10E-03



Node 2 Skenario 3-10mm

p= 023 Jet Fire
Immediate Ignition 307E-04
p=033 VCE
. 7.86E-03
Gas Release Delayed Ignition

1.3E-03 r=02 p=033 Flash Fire

7.86E-03

p=033 Pool Fire

7.86E-03

No Immediate Ignition
p= 073
No Ignition Gas Dispersion
r= 038 952E-04
Node 2 Skenario 10-50mm |
p= 023 Jet Fire
Immediate Ignition 1.95E-04
p=033 VCE
» 3.66E-03
Gas Releass Delayed Ignition

740E-04 p=102 p=033 Flash Fire
3.66E-05

p=033 Pool Fire

3.66E-03

No Immediate Ignition
p=1073
Ne Ignition Gas Dispersion
p=108 444E-04



Node 2 Skenario 30-150mm

p= 025 Jet Fire
Immediate Ignition 432E03
p=033 VCE
. 8.55E-06
(Gas Release Delayed Ignition
1.73E-04 rp= 02 p=033 Flash Fire
3.55E-06
p=033 Pool Fire
3.55E-06
No Immediate Ignition
p= 073
No Ignitien Gas Dispersion
r= 08 1.04E-04
Node 2 Skenario =150mm |
2= 025 Jet Fire
Immediate Ipnition 6.48E-06
p=033 VCE
i 1.28E-06
(Gas Release Delayed Ignition
2.59E-03 p=102 p=033 Flash Fire
1.28E-06
p=033 Pool Fire
1.28E-06
No Immediate Ignition
p= 073
No Ignition Gas Dispersion
p=108 1.56E-03



Node 3 Skenario 1-3mm

2= 023 Jet Fire
Immediate Ignition 923E-04
p=033 VCE
" 1.83E-04
Gas Release Delayed Ignition
3.70E-03 p=102 p=033 Flash Fire
1.83E-04
p=033 Pool Fire
1.83E-04
No Immediate Ignition
=073
No Ignition Gas Dispersion
p=1048 222E03
Node } Skenario 3-10mm
7= 023 Jet Fire
Immediate Ignition 420E-04
p=033 VCE
N 8.31E-03
Gas Release Delayed Igmtion
1.68E-03 rp=102 p=033 Flash Fire
8.31E-03
p=033 Pool Fire
8.31E-03
No Immediate Ignition
p=1073
No Ipnition Gas Dispersion
p=038 1.01E-03



Node 3 Skenario 10-50mm

p= 023 Jet Fire
Immediate Ipnition 1.53E-04
p=033 VCE
» 3.87E-035
Gas Beleass Delayed [gnition

T81E04 p=02 p=033 Flazh Fire
3.87E-03

p=033 Pool Fire

3.87E-05

Mo Immediate Ignition
p=073
No Ignition Gas Dispersion
p=108 4 69E-04
Node 3 Skenario 50-150mm |
p= 025 Jet Fire
Immediate Ignition 4.55E-03
p=033 VCE
9.02E-06
(Gas Release Delayed

1.32E-04 p=02 p=033 Flazh Fire
9.02E-06

p=033 Pool Fire

9.02E-06

Mo Immediate Ignition
p= 073
No Isnition Gas Dispersion
p= 08 1.09E-04



Node 3 Skenario =150mm |

p= 023 Jet Fire
Immediate Ignition 6.83E-06

p=033 VCE
1.35E-06

(tas Release Delayed Ignition
273E03 p= 02 .

]
=

i

aa

Flash Firs
1.33E-06

p=033 Pool Fire
1.35E-06

Mo Ignition (as Dispersion
p=08 1.64E-03

Node 4 Skenario 1-3mm

p= 023 Jet Fire
Immediate Ignition S 23E-04

p=033 VCE
1. 83E-04

(Gas Relsase Delayed Ignition
3.70E-03 p= 102 p=033 Flash Fire
1.83E-04

p=033 Pool Fire
1.83E-04

No Ignition Gas Dispersion
p= 1038 222E03




Node 4 Skenario 3-10mm |
p= 023 Jet Fire
Immediate Ipnition 4 20E-04
p=033 VCE
i 8.31E-05
Gas Release Delayed Ignition
1.68E-03 p= 02 p=033 Flash Fire
8.31E-05
p=033 Pool Fire
8.31E-05
No Immediate Ignition
p= 075
No Ipnition Gas Dispersion
p=1038 1.01E-03
| Node 4 Skenario 10-50mm |
p= 025 Jet Fire
Immediate Ignition 1.93E-04
p=033 VCE
. 3.87E-05
(Gas Release Delayed Ignition
181E04 p=02 p=033 Flash Fire
3.87E-03
p=033 Pool Fire
3.87E-03
No Immediate Ignition
p= 073
No Ignition Gas Dispersion
p=08 4.69E-04



Node 4 Skenario $0-150mm

p=

0.23

(Faz Releaze
1.82E04

Immediate Ignition

Mo Immediate Ienition

Delayed

p=02 p=033

p=

073

Mo Ienition

p=1038

Jet Fire
4 35E03

VCE
S02E-06

Flash Fire
S02E-06

Pool Fire
o 02E-06

Gas Dispersion
1.00E-04

Node 4 Skenario =150mm

Jet Fire

(Gaz Release
273E05

Immediate Ignition

No Immediate Ignition

6.83E-06

VCE

Delayed Ignition
p=102

1.35E-06

Flash Fire

1.35E-06

Pool Fire

Mo Ienition

1.33E-06

(Gas Dispersion

p=103

1.64E-03



Node 5 Skenario 1-3mm

p= 025 Jet Fire
Immediate Ignition 8.73E-04
p=033 VCE
- 1.73E-04
(Gas Releass Delayead Ignition

3.40E-03 p=02 p=033 Flash Fire

1.73E-04

p=033 Pool Fire

1.73E-04

No Inimediate Ienition
p=073
No Ignition Gas Dispersion
rp=108 2.10E-03
Node 5 Skenario 3-10mm |
p= 023 Jet Fire
Immediate Ignition 397E-04
p=033 VCE
» 1.86E-03
(Gas Release Delayed Ignition

1.30E-03 p=102 p=033 Flazh Fire
1.36E-03

p=033 Pool Fite

1.36E-03

Mo Immediate Ignition
p= 073
Mo Ignition Gas Dispersion

p=108 S32E-04



Node 5 Skenario 10-50mm |

p= 023 Jet Fire
Immediate Ipnition 1.83E-04

p=033 VCE
3.66E-05

Gas Release Delayed Ignition
3.66E-03

p=033 Pool Fire
3.66E-05

No Immediate Ignition
p=073

No Ipnition (Gas Dispersion
p=1038 444E-04

Node 5 Skenario 50-150mm |

2= 023 Jet Fire
Immediate Ignition 432E-05

p=033 VCE
8.55E-06

(7az Releaze Delayed
1.73E04 p=02 p=033 Flazh Fire
8.55E-04

p=033 Pool Fire
3.33E-06

Mo Immediate Ignition
p= 073

No Ignition Gas Dispersion
p=08 1.04E-04




Node 5 Skenario =150mm

Jet Fire

Immediate Ipnition

(Gas Felease
2.58E-03

No Immediate Ignition

Delayed Ignition
p=102

p= 075

Mo Ignition

p=08

6.48E-06

VCE
1.28E-06

Flash Fire
1.28E-06

Pool Firs
1.28E-06

Gas Dispersion
1.36E-03

Node 6 Skenario 1-3mm

Jet Fire

Immediate Ignition

(Gaz Releass
3A9E-03

No Immediate Ignition

Delayed Ignition
p=02

[

[

i

8.73E-04

[

L

i

WCE
1.73E-04

Flash Fire

p=1073

Mo Ignition

[t

s

[t

1.73E-04

Pool Fire

1.73E-04

Gas Dispersion

p=08

2.10E-03



Node 6 Skenario 3-10mm

p= 023 Jet Fire
Immediate Ignition 3.9TE-04
p=033 VCE
» 1.86E-03
(ras Release Delayed Ignition
1.39E-03 r=02 p=033 Flash Fire
1.86E-03
p=033 Pool Fire
1.86E-03
No Immediate Igmition
p=073
No Ignition (Gas Dispersion
p=1038 @ 52E-04
Node 6 Skenario 10-50mm
p=025 Jet Fire
Immediate Ignition 1.33E-04
p=033 VCE
i 3.66E-03
Gas Releass Delayed Ignition
TA40E-04 p=02 p=033 Flash Fire
3.66E-03
p=033 Pool Fire
3.66E-03
No Immediate Ipnition
p= 073
No Ignition Gas Dispersion
rp= 03 444E-04



Node 6 Skenario 50-150mm

p= 025

Immediate Ignition

(Gaz Releaze
1.73E-04

Mo Immediate Ignition

Delayed
p=102 fd

p= 073

Mo Ignition

p= 108

Jet Fire
4 32E-03

VCE
3.33E-06

Flash Fire
3.33E-06

Pool Fire
3.55E-06

Gas Dispersion
1.04E-04

Node 6§ Skenario =150mm

p= 023

Jet Fire

Immediate Ipnition

(Gaz Releaze
2.309E-05

6.48E-06

VCE

Delayed Ignition
p=02

1.28E-06

Flash Fire

1.28E-06

Pool Fire

Mo Ipnition

1.28E-06

CGas Dispersion

p=1038

1.36E-03



LAMPIRAN V: PEMODELAN AKIBAT KEBAKARAN DAN LEDAKAN



NODE 2










LAMPIRAN VI: DAMPAK KERUGIAN COST AKIBAT KEBAKARAN DAN LEDAKAN



Tabel Perhitungan Equipment Cost pada daerah paparan kebakaran pada node 2

Node 2 : Equipment Cost pada Daerah Paparan Kebakaran dan Ledakan

No. Equipment | Equipme | Size Price (IDR) Price (USD)
nt Code
1 Gate Valve | - 254 mm | IDR $
52,706,000.00 3,730.95
2 Ball valve | - 19,05 IDR $
mm 2,897,400.00 205.10
3 Ball Valve | - 254 mm | IDR $
57,706,000.00 4,084.89
4 Ball Valve | - 254 mm | IDR $
57,706,000.00 4,084.89
5 Ball Valve | - 19,05 IDR $
mm 2,897,400.00 205.10
6 Test Globe | 23- 19,05 IDR $
Valve 025GB- mm 4,481,625.00 317.25
015
7 Globe 23- 19,05 IDR $
Valve 025GB- mm 4,481,625.00 317.25
016
8 Check 23- 254 mm | IDR $
Valve 400CH- 46,839,000.00 3,315.64
019
9 Butterfly 23- 254 mm | IDR $
Valve 400BU- 7,916,000.00 560.36
048
10 Ball Valve | 23- 19,05 IDR $
025BL- mm 2,897,400.00 205.10
038
11 Ball Valve | 23- 101,6 IDR $
080BL- mm 19,043,200.00 1,348.03
036
12 Globe 23- 50,8 IDR $
Valve 040GB- mm 9,833,000.00 696.06
039
13 Globe 23- 19,05 IDR $
Valve 025GB- mm 3,687,375.00 261.02
020
14 Temperatur | 23-TG- 19,05 IDR $
e Gauge 011 mm 8,250,000.00 584.00
15 Pressure 23-PG- 19,05 IDR $
Gauge 012 mm 8,250,000.00 584.00




16 Pressure 23-PT- 19,05 IDR $
Transmitter | 015 mm 11,250,000.00 796.36
17 Pressure 23-P1-015 | 19,05 IDR $
Indicator mm 11,250,000.00 796.36
18 Temperatur | 23-TT- 19,05 IDR $
e 042A mm 8,250,000.00 584.00
Transmitter
19 Temperatur | 23-Tl- 19,05 IDR $
e Indicator | 042A mm 8,250,000.00 584.00
20 Compressor | - - IDR $
1,595,000.00 112.91
21 Crane - - IDR $
1,130,136,000.00 | 80,000.00
22 Motor - - IDR $
Listrik 141,267,000.00 10,000.00
Crane
Total $

113,373.26




Tabel Perhitungan Equipment Cost pada daerah paparan kebakaran pada node 3

Node 3 : Equipment Cost pada Daerah Paparan Kebakaran dan Ledakan

No. Equipment | Equipme | Size Price (IDR) Price (USD)
nt Code
1 Gate Valve | - 254 IDR $
mm 52,706,000.00 3,730.95
2 Ball valve | - 19,05 IDR $
mm 2,897,400.00 205.10
3 Ball Valve - 254 IDR $
mm 57,706,000.00 4,084.89
4 Ball Valve | - 254 IDR $
mm 57,706,000.00 4,084.89
5 Ball Valve - 19,05 IDR $
mm 2,897,400.00 205.10
6 Spectange 23- 254 IDR $
Flange 400SF- mm 6,247,000.00 442.21
003
7 Test Globe 23- 19,05 IDR $
Valve 025GB- mm 4,481,625.00 317.25
015
8 Globe Valve | 23- 19,05 IDR $
025GB- mm 4,481,625.00 317.25
016
9 Check 23- 254 IDR $
Valve 400CH- mm 46,839,000.00 3,315.64
019
10 | Butterfly 23- 254 IDR $
Valve 400BU- mm 7,916,000.00 560.36
048
11 Ball Valve 23- 19,05 IDR $
025BL- mm 2,897,400.00 205.10
038
12 Ball Valve 23- 101,6 IDR $
080BL- mm 19,043,200.00 1,348.03
036
13 Globe Valve | 23- 50,8 IDR $
040GB- mm 9,833,000.00 696.06
039
14 Globe Valve | 23- 19,05 IDR $
025GB- mm 3,687,375.00 261.02

020




15 Emergency | 23-EV- | 254 IDR $
Shutdown 017 mm 52,706,000.00 3,730.95
Gate Valve
16 Temperatur | 23-TG- 19,05 IDR $
e Gauge 011 mm 8,250,000.00 584.00
17 Pressure 23-PG- 19,05 IDR $
Gauge 012 mm 8,250,000.00 584.00
18 Pressure 23-PT- 19,05 IDR $
Transmitter | 015 mm 11,250,000.00 796.36
19 Pressure 23-Pl- 19,05 IDR $
Indicator 015 mm 11,250,000.00 796.36
20 Temperatur | 23-TT- 19,05 IDR $
e 042A mm 8,250,000.00 584.00
Transmitter
21 Temperatur | 23-Tl- 19,05 IDR $
e Indicator 042A mm 8,250,000.00 584.00
22 Storage - - IDR $
Tank LNG 14,126,700,000.00 | 1,000,000.00
21 Conveyor - - IDR $
423,801,000.00 30,000.00
24 Motor - IDR $
Listrik 112,999,473.30 7,999.00
Conveyor
Total $

1,065,432.51




Tabel Perhitungan Equipment Cost pada daerah paparan kebakaran pada node 4

Node 4 : Equipment Cost pada Daerah Paparan Kebakaran dan Ledakan

No. Equipment | Equipme | Size Price (IDR) Price (USD)
nt Code
1 Gate Valve | - 254 IDR $
mm 52,706,000.00 3,730.95
2 Ball valve | - 19,05 IDR $
mm 2,897,400.00 205.10
3 Ball Valve - 254 IDR $
mm 57,706,000.00 4,084.89
4 Ball Valve | - 254 IDR $
mm 57,706,000.00 4,084.89
5 Ball Valve - 19,05 IDR $
mm 2,897,400.00 205.10
6 Spectange 23- 254 IDR $
Flange 400SF- mm 6,247,000.00 442.21
003
7 Test Globe 23- 19,05 IDR $
Valve 025GB- mm 4,481,625.00 317.25
015
8 Globe Valve | 23- 19,05 IDR $
025GB- mm 4,481,625.00 317.25
016
9 Check 23- 254 IDR $
Valve 400CH- mm 46,839,000.00 3,315.64
019
10 Butterfly 23- 254 IDR $
Valve 400BU- mm 7,916,000.00 560.36
048
11 Ball Valve | 23- 19,05 IDR $
025BL- mm 2,897,400.00 205.10
038
12 Ball Valve 23- 101,6 IDR $
080BL- mm 19,043,200.00 1,348.03
036
13 Globe Valve | 23- 50,8 IDR $
040GB- mm 9,833,000.00 696.06
039
14 Globe Valve | 23- 19,05 IDR $
025GB- mm 3,687,375.00 261.02

020




15 Emergency | 23-EV- | 254 IDR $
Shutdown 017 mm 52,706,000.00 3,730.95
Gate Valve
16 Temperatur | 23-TG- 19,05 IDR $
e Gauge 011 mm 8,250,000.00 584.00
17 Pressure 23-PG- 19,05 IDR $
Gauge 012 mm 8,250,000.00 584.00
18 Pressure 23-PT- 19,05 IDR $
Transmitter | 015 mm 11,250,000.00 796.36
19 Pressure 23-Pl- 19,05 IDR $
Indicator 015 mm 11,250,000.00 796.36
20 Temperatur | 23-TT- 19,05 IDR $
e 042A mm 8,250,000.00 584.00
Transmitter
21 Temperatur | 23-Tl- 19,05 IDR $
e Indicator 042A mm 8,250,000.00 584.00
22 Storage - - IDR $
Tank LNG 14,126,700,000.00 | 1,000,000.00
21 Crane - - IDR $
1,130,136,000.00 | 80,000.00
24 Motor - - IDR $
Listrik 141,267,000.00 10,000.00
Crane
Total $

1,117,433.51




Tabel Perhitungan Equipment Cost pada daerah paparan kebakaran pada node 5

Node 5 : Equipment Cost pada Daerah Paparan Kebakaran dan Ledakan

No. Equipme | Equipmen | Size Price (IDR) Price (USD)
nt t Code
1 Gate - 254 IDR $
Valve mm 52,706,000.00 3,730.95
2 Ball Valve | - 19,05 IDR $
mm 2,897,400.00 205.10
3 Ball Valve | - 254 IDR $
mm 57,706,000.00 4,084.89
4 Ball Valve | - 254 IDR $
mm 57,706,000.00 4,084.89
5 Ball Valve | - 19,05 IDR $
mm 2,897,400.00 205.10
6 Test 23- 19,05 IDR $
Globe 025GB- mm 4,481,625.00 317.25
Valve 015
7 Globe 23- 19,05 IDR $
Valve 025GB- mm 4,481,625.00 317.25
016
8 Check 23- 254 IDR $
Valve 400CH- mm 46,839,000.00 3,315.64
019
9 Butterfly | 23- 254 IDR $
Valve 400BU- mm 7,916,000.00 560.36
048
10 Ball Valve | 23-025BL- | 19,05 IDR $
038 mm 2,897,400.00 205.10
11 Ball Valve | 23-080BL- | 101,6 IDR $
036 mm 19,043,200.00 1,348.03
12 Globe 23- 50,8 IDR $
Valve 040GB- mm 9,833,000.00 696.06
039
13 Globe 23- 19,05 IDR $
Valve 025GB- mm 3,687,375.00 261.02
020
14 Temperat | 23-TG- 19,05 IDR $
ure Gauge | 011 mm 8,250,000.00 584.00
15 Pressure 23-PG-012 | 19,05 IDR $
Gauge mm 8,250,000.00 584.00




16 Pressure 23-PT-015 | 19,05 IDR $
Transmitt mm 11,250,000.00 796.36
er
17 Pressure 23-P1-015 | 19,05 IDR $
Indicator mm 11,250,000.00 796.36
18 Temperat | 23-TT- 19,05 IDR $
ure 042A mm 8,250,000.00 584.00
Transmitt
er
19 Temperat | 23-TI- 19,05 IDR $
ure 042A mm 8,250,000.00 584.00
Indicator
20 Compress | - - IDR $
or 1,595,000.00 112.91
21 Pump - - IDR $
53,681,460.00 3,800.00
21 Conveyor | - - IDR $
423,801,000.00 30,000.00
23 Motor - - IDR $
Listrik 141,267,000.00 10,000.00
Conveyor
Total $65,172.26




Tabel Perhitungan Equipment Cost pada daerah paparan kebakaran pada node 6

Node 6 : Equipment Cost pada Daerah Paparan Kebakaran dan Ledakan

No. Equipment | Equipmen | Size Price (IDR) Price (USD)
t Code
1 Gate Valve | - 254 IDR $
mm 52,706,000.00 3,730.95
2 Ball valve | - 19,05 IDR $
mm 2,897,400.00 205.10
3 Ball Valve | - 254 IDR $
mm 57,706,000.00 4,084.89
4 Ball Valve | - 254 IDR $
mm 57,706,000.00 4,084.89
5 Ball Valve | - 19,05 IDR $
mm 2,897,400.00 205.10
6 Test Globe | 23-025GB- | 19,05 IDR $
Valve 015 mm 4,481,625.00 317.25
7 Globe 23-025GB- | 19,05 IDR $
Valve 016 mm 4,481,625.00 317.25
8 Check 23-400CH- | 254 IDR $
Valve 019 mm 46,839,000.00 3,315.64
9 Butterfly 23-400BU- | 254 IDR $
Valve 048 mm 7,916,000.00 560.36
10 Ball Valve | 23-025BL- | 19,05 IDR $
038 mm 2,897,400.00 205.10
11 Ball Valve | 23-080BL- | 101,6 IDR $
036 mm 19,043,200.00 1,348.03
12 Globe 23-040GB- | 50,8 IDR $
Valve 039 mm 9,833,000.00 696.06
13 Globe 23-025GB- | 19,05 IDR $
Valve 020 mm 3,687,375.00 261.02
14 Temperatur | 23-TG-011 | 19,05 IDR $
e Gauge mm 8,250,000.00 584.00
15 Pressure 23-PG-012 | 19,05 IDR $
Gauge mm 8,250,000.00 584.00




16 Pressure 23-PT-015 | 19,05 IDR $
Transmitter mm 11,250,000.00 796.36
17 Pressure 23-P1-015 | 19,05 IDR $
Indicator mm 11,250,000.00 796.36
18 Temperatur | 23-TT- 19,05 IDR $
e 042A mm 8,250,000.00 584.00
Transmitter
19 Temperatur | 23-Tl- 19,05 IDR $
e Indicator | 042A mm 8,250,000.00 584.00
20 Compressor | - - IDR $
1,595,000.00 112.91
21 Pump - - IDR $
53,681,460.00 3,800.00
21 Crane - - IDR $
1,130,136,000.00 | 80,000.00
23 Motor - - IDR $
Listrik 141,267,000.00 10,000.00
Crane
Total $

117,173.26




LAMPIRAN VII : HASIL PEMETAAN RISIKO RISK MATRIX UK-HSE



Tabel Penilaian Risiko Kejadian Jet Fire Setiap Node pada Diameter 3-10 mm

Likelihood
High
Likelihood
Medium
Likelihood
Low
Likelihood

Hazard Hazard | Hazard | Hazard Hazard
RISK Very Low | Low | Medium High | Very High
Likelihood
Very High

Very Low
Downtime | LIKELIHOOD, SEVERITY & RISK LEVEL / HOLE DIAMETER
Node | (MPDO) JET FIRE

Days 3-10mm | L | S| R| RiskStatus Recommendation
1 3 0.00040 |C5(L2 |10 TR Monitor and review
2 4 0.00040 |C5(|L2 |10 TR Monitor and review
3 14 0.00042 | c5] L4 20 - Stop activity
4 14 0.00042 | C5|L4 |20 Stop activity
5 3 0.00040 | C5|L2 |10 TR Monitor and review
6 4 0.00040 |C5(|L2|10 TR Monitor and review

Tabel Penilaian Risiko Kejadian Jet Fire Setiap Node pada Diameter 10-50 mm

Hazard
Medium

Likelihood
High
Likelihood
Medium
Likelihood
Low
Likelihood
Very Low

Hazard Hazard
RISK Very Low Low
Likelihood
Very High

Hazard
High

Hazard
Very High

1256




Downtime | LIKELIHOOD, SEVERITY & RISK LEVEL / HOLE DIAMETER
Node | (MPDO) JET FIRE
Days 10-50mm | L | S | R | Risk Status Recommendation
1 3 185E-04 | C5/|L2]10 TR Monitor and review
2 4 185E-04 | C5|L2|10 TR Monitor and review
3 14 1.95E-04 | c5/|L4]20 - Stop activity
4 14 195E-04 | C5|L4]20 Stop activity
5 3 185E-04 | C5|L2|10 TR Monitor and review
6 4 185E-04 | C5/|L2|10 TR Monitor and review

Tabel Penilaian Risiko Kejadian Jet Fire Setiap Node pada Diameter 50-150 mm

Likelihood
High
Likelihood
Medium
Likelihood
Low
Likelihood

Hazard Hazard
RISK Very Low Low
Likelihood
Very High

Hazard
Medium

Hazard
High

Hazard
Very High

Very Low
Downtime LIKELIHOOD, SEVERITY & RISK LEVEL / HOLE DIAMETER
Node | (MPDO) JET FIRE

Days 50-150mm | L | S | R | Risk Status Recommendation
1 3 4.32E-05 C4|L2| 8 TR Monitor and review
2 4 4.32E-05 Ca|L2]| 8 TR Monitor and review
3 14 455E-05 |c4 L4l 16 - Stop activity
4 14 455E-05 |C4|L4 |16 Stop activity
5 3 4.32E-05 C4|L2| 8 TR Monitor and review
6 4 4.32E-05 Ca|L2]| 8 TR Monitor and review




Tabel Penilaian Risiko Kejadian Jet Fire Setiap Node pada Diameter >150 mm

Likelihood
High
Likelihood
Medium
Likelihood
Low
Likelihood

Hazard Hazard
RISK Very Low Low
Likelihood
Very High

Hazard
Medium

Hazard
High

Hazard
Very High

Very Low
Downtime | LIKELIHOOD, SEVERITY & RISK LEVEL / HOLE DIAMETER
Node | (MPDO) JET FIRE

Days >150mm | L | S | R | Risk Status Recommendation
1 3 6.48E-06 |[C3|L2| 6 TR Monitor and review
2 4 6.48E-06 |[C3|L2| 6 TR Monitor and review
3 14 6.83E-06 | C3|L4 |12 TR Monitor and review
4 14 6.83E-06 | C3|L4 |12 TR Monitor and review
5 3 6.48E-06 |[C3|L2| 6 TR Monitor and review
6 4 6.48E-06 |[C3|L2| 6 TR Monitor and review

Tabel Penilaian Risiko Kejadian Flash Fire Setiap Node pada Diameter 1-3 mm

Likelihood
High
Likelihood
Medium
Likelihood
Low
Likelihood
Very Low

Hazard Hazard
RISK Very Low Low
Likelihood
Very High

Hazard
Medium

Hazard
Very High




Downtime | LIKELIHOOD, SEVERITY & RISK LEVEL / HOLE DIAMETER
Node | (MPDO) FLASH FIRE
Days 1-3mm L|S|R Risk Status Recommendation
1 3 0.000173 | C5|L2| 10 TR Monitor and review
2 4 0.000173 |C5|L2| 10 TR Monitor and review
3 14 0.000183 | C5| L4 |20 - Stop activity
4 14 0.000183 | C5| L4 |20 Stop activity
5 3 0.000173 | C5|L2| 10 TR Monitor and review
6 4 0.000173 | C5|L2| 10 TR Monitor and review
Tabel Penilaian Risiko Kejadian Flash Fire Setiap Node pada Diameter 3-10 mm
Hazard Hazard | Hazard | Hazard Hazard
RISK Very Low | Low | Medium High | Very High
Likelihood
Very High
Likelihood
High
Likelihood
Medium
Likelihood
Low
Likelihood
Very Low
Downtime LIKELIHOOD, SEVERITY & RISK LEVEL / HOLE DIAMETER
Node | (MPDO) FLASH FIRE
Days 3-10mm | L | S| R | RiskStatus Recommendation
1 3 7.86E-05 |C4|L2| 8 TR Monitor and review
2 4 7.86E-05 |C4|L2| 8 TR Monitor and review
3 14 8.31E-05 |C4|L4 |16 - Stop activity
4 14 8.31E-05 |C4|L4]|16 Stop activity
5 3 7.86E-05 |C4|L2| 8 TR Monitor and review
6 4 7.86E-05 |C4|L2| 8 TR Monitor and review




Tabel Penilaian Risiko Kejadian Flash Fire Setiap Node pada Diameter 10-50 mm

Likelihood
High
Likelihood
Medium
Likelihood
Low
Likelihood
Very Low

Hazard Hazard | Hazard | Hazard Hazard
RISK Very Low | Low | Medium High | Very High
Likelihood
Very High

Downtime LIKELIHOOD, SEVERITY & RISK LEVEL / HOLE DIAMETER
Node | (MPDO) FLASH FIRE
Days 10-50mm | L | S | R| Risk Status Recommendation
1 3 3.66E-05 |C4|L2]| 8 TR Monitor and review
2 4 3.66E-05 |[C4|L2]| 8 TR Monitor and review
3 14 3.87E-05 |c4|L4|16 - Stop activity
4 14 3.87E-05 |[C4|L4]| 16 Stop activity
5 3 3.66E-05 |[C4|L2]| 8 TR Monitor and review
6 4 3.66E-05 |C4|L2]| 8 TR Monitor and review

Tabel Penilaian Risiko Kejadian Flash Fire Setiap Node pada Diameter 50-150 mm

Likelihood
High
Likelihood
Medium
Likelihood
Low
Likelihood
Very Low

Hazard Hazard | Hazard | Hazard Hazard
RISK Very Low | Low | Medium High | Very High
Likelihood
Very High




Downtime LIKELIHOOD, SEVERITY & RISK LEVEL / HOLE DIAMETER
Node | (MPDO) FLASH FIRE
Days 50-150mm | L | S | R | Risk Status Recommendation
1 3 8.55E-06 C3|L2]| 6 TR Monitor and review
2 4 8.55E-06 C3|L2| 6 TR Monitor and review
3 14 9.02E-06 C3|L4]12 TR Monitor and review
4 14 9.02E-06 C3|L4|12 TR Monitor and review
5 3 8.55E-06 C3|L2]| 6 TR Monitor and review
6 4 8.55E-06 C3|L2| 6 TR Monitor and review
Tabel Penilaian Risiko Kejadian Flash Fire Setiap Node pada Diameter >150 mm
Hazard Hazard | Hazard | Hazard Hazard
RISK Very Low | Low | Medium High | Very High
Likelihood
Very High
Likelihood
High
Likelihood
Medium
Likelihood
Low
Likelihood
Very Low
Downtime | LIKELIHOOD, SEVERITY & RISK LEVEL / HOLE DIAMETER
Node | (MPDO) FLASH FIRE
Days >150mm | L | S | R| Risk Status Recommendation
1 3 128E-06 [C3|L2]| 6 TR Monitor and review
2 4 128E-06 |[C3|L2]| 6 TR Monitor and review
3 14 135E-06 |C3|L4|12 TR Monitor and review
4 14 135E-06 [C3|L4 |12 TR Monitor and review
5 3 128E-06 |[C3|L2]| 6 TR Monitor and review
6 4 128E-06 [C3|L2]| 6 TR Monitor and review




Tabel Penilaian Risiko Kejadian Pool Fire Setiap Node pada Diameter 1-3 mm

Likelihood
High
Likelihood
Medium
Likelihood
Low
Likelihood
Very Low

Hazard Hazard | Hazard | Hazard Hazard
RISK Very Low | Low | Medium High | Very High
Likelihood
Very High

Downtime | LIKELIHOOD, SEVERITY & RISK LEVEL / HOLE DIAMETER
Node | (MPDO) POOL FIRE
Days 1-3mm | L | S | R| RiskStatus Recommendation
1 3 0.000173 |C5| L2 |10 TR Monitor and review
2 4 0.000173 | C5|L2| 10 TR Monitor and review
3 14 0.000183 | C5 | L4 | 20 - Stop activity
4 14 0.000183 | C5|L4 |20 Stop activity
5 3 0.000173 | C5 (L2 |10 TR Monitor and review
6 4 0.000173 | C5|L2| 10 TR Monitor and review

Tabel Penilaian Risiko Kejadian Pool Fire Setiap Node pada Diameter 3-10 mm

Likelihood
High
Likelihood
Medium
Likelihood
Low
Likelihood
Very Low

Hazard Hazard | Hazard | Hazard Hazard
RISK Very Low | Low | Medium High | Very High
Likelihood
Very High




Downtime | LIKELIHOOD, SEVERITY & RISK LEVEL / HOLE DIAMETER
Node | (MPDO) POOL FIRE
Days 3-10mm | L | S | R| Risk Status Recommendation
1 3 7T9E-05 |[C4|L2]| 8 TR Monitor and review
2 4 79E-05 |C4|L2| 8 TR Monitor and review
3 14 8.3E-05 |ca|L4]|16 - Stop activity
4 14 8.3E-05 |C4|L4 |16 Stop activity
5 3 7T9E-05 |[C4|L2]| 8 TR Monitor and review
6 4 79E-05 |C4|L2| 8 TR Monitor and review

Tabel Penilaian Risiko Kejadian Pool Fire Setiap Node pada Diameter 10-50 mm

RISK

Hazard
Very Low

Hazard
Low

Likelihood
Very High
Likelihood
High
Likelihood
Medium
Likelihood
Low
Likelihood
Very Low

Medium

Hazard

Hazard
High

Hazard
Very High

Downtime LIKELIHOOD, SEVERITY & RISK LEVEL / HOLE DIAMETER
Node | (MPDO) POOL FIRE
Days 10-50mm | L | S | R | Risk Status Recommendation
1 3 3.7E-05 C4|L2| 8 TR Monitor and review
2 4 3.7E-05 C4|L2| 8 TR Monitor and review
3 14 3.9E-05 |c4|L4|16 - Stop activity
4 14 3.9E-05 C4|L4 |16 Stop activity
5 3 3.7E-05 C4|L2| 8 TR Monitor and review
6 4 3.7E-05 C4|L2| 8 TR Monitor and review




Tabel Penilaian Risiko Kejadian Pool Fire Setiap Node pada Diameter 50-150 mm

Likelihood
High
Likelihood
Medium
Likelihood
Low
Likelihood
Very Low

Hazard Hazard | Hazard | Hazard Hazard
RISK Very Low | Low | Medium High | Very High
Likelihood
Very High

Downtime LIKELIHOOD, SEVERITY & RISK LEVEL / HOLE DIAMETER
Node | (MPDO) POOL FIRE
Days 50-150mm | L | S | R | Risk Status Recommendation
1 3 8.5E-06 C3|L2| 6 TR Monitor and review
2 4 8.5E-06 C3|L2| 6 TR Monitor and review
3 14 9E-06 C3|L4 |12 TR Monitor and review
4 14 9E-06 C3|L4 |12 TR Monitor and review
5 3 8.5E-06 C3|L2| 6 TR Monitor and review
6 4 8.5E-06 C3|L2| 6 TR Monitor and review

Tabel Penilaian Risiko Kejadian Pool Fire Setiap Node pada Diameter >150 mm

Likelihood
High
Likelihood
Medium
Likelihood
Low
Likelihood
Very Low

Hazard Hazard | Hazard | Hazard Hazard
RISK Very Low | Low | Medium High | Very High
Likelihood
Very High




Downtime | LIKELIHOOD, SEVERITY & RISK LEVEL / HOLE DIAMETER
Node | (MPDO) POOL FIRE
Days >150mm | L | S | R | Risk Status Recommendation
1 3 1.3E-06 C3|L2]| 6 TR Monitor and review
2 4 1.3E-06 C3|L2]| 6 TR Monitor and review
3 14 1.35E-06 |C3|L4|12 TR Monitor and review
4 14 135E-06 |C3|L4|12 TR Monitor and review
5 3 128E-06 |[C3|L2| 6 TR Monitor and review
6 4 128E-06 |[C3|L2| 6 TR Monitor and review
Tabel Penilaian Risiko Kejadian Vapor Cloud Explosion Setiap Node pada
Diameter 1-3 mm
Hazard Hazard | Hazard | Hazard Hazard
RISK Very Low Low Medium High | Very High
Likelihood
Very High
Likelihood
High
Likelihood
Medium
Likelihood
Low
Likelihood
Very Low
Downtime | LIKELIHOOD, SEVERITY & RISK LEVEL / HOLE DIAMETER
Node | (MPDO) VAPOR CLOUD EXPLOSION
Days 1-3mm L | S| R | RiskStatus Recommendation
1 3 0.000173 |[C5|L2 |10 TR Monitor and review
2 4 0.000173 |C5|L2 |10 TR Monitor and review
3 14 0.000183 | C5] L4 | 20 - Stop activity
4 14 0.000183 |C5|L4 |20 Stop activity
5 3 0.000173 |C5|L2 |10 TR Monitor and review
6 4 0.000173 |[C5|L2 |10 TR Monitor and review




Tabel Penilaian Risiko Kejadian VCE Setiap Node pada Diameter 3-10 mm

Likelihood
High
Likelihood
Medium
Likelihood
Low
Likelihood
Very Low

Hazard Hazard | Hazard | Hazard Hazard
RISK Very Low | Low | Medium High | Very High
Likelihood
Very High

Downtime LIKELIHOOD, SEVERITY & RISK LEVEL / HOLE DIAMETER
Node | (MPDO) VAPOR CLOUD EXPLOSION
Days 3-10 mm L | S | R| Risk Status Recommendation
1 3 7.858E-05 |C4|L2| 8 TR Monitor and review
2 4 7.858E-05 |C4|L2]| 8 TR Monitor and review
3 14 8.312E-05 |c4|L4]16 - Stop activity
4 14 8.312E-05 |C4|L4]| 16 Stop activity
5 3 7.858E-05 |C4|L2]| 8 TR Monitor and review
6 7.858E-05 |C4|L2| 8 TR Monitor and review

Tabel Penilaian Risiko Kejadian VCE Setiap Node pada Diameter 10-50 mm

Likelihood
High
Likelihood
Medium
Likelihood
Low
Likelihood
Very Low

Hazard Hazard | Hazard | Hazard Hazard
RISK Very Low | Low | Medium High | Very High
Likelihood
Very High




Downtime LIKELIHOOD, SEVERITY & RISK LEVEL / HOLE DIAMETER
Node | (MPDO) VAPOR CLOUD EXPLOSION
Days 10-50mm | L | S | R | Risk Status Recommendation
1 3 3.661E-05 |C4|L2]| 8 TR Monitor and review
2 4 3.661E-05 |C4|L2| 8 TR Monitor and review
3 14 3.867E-05 |c4|L4]16 - Stop activity
4 14 3.867E-05 | C4|L4| 16 Stop activity
5 3 3.661E-05 |C4|L2]| 8 TR Monitor and review
6 4 3.661E-05 |C4|L2| 8 TR Monitor and review
Tabel Penilaian Risiko Kejadian VCE Setiap Node pada Diameter 50-150 mm
Hazard Hazard | Hazard | Hazard Hazard
RISK Very Low | Low | Medium High | Very High
Likelihood
Very High
Likelihood
High
Likelihood
Medium
Likelihood
Low
Likelihood
Very Low
Downtime | LIKELIHOOD, SEVERITY & RISK LEVEL / HOLE DIAMETER
Node | (MPDO) VAPOR CLOUD EXPLOSION
Days 50-150mm | L | S | R | Risk Status Recommendation
1 3 8.549E-06 |C3|L2| 6 TR Monitor and review
2 4 8549E-06 | C3|L2| 6 TR Monitor and review
3 14 9.017E-06 |C3|L4 |12 TR Monitor and review
4 14 9.017E-06 |C3|L4 |12 TR Monitor and review
5 3 8549E-06 | C3|L2| 6 TR Monitor and review
6 4 8.549E-06 |C3|L2| 6 TR Monitor and review




Tabel Penilaian Risiko Kejadian VCE Setiap Node pada Diameter >150 mm

Likelihood
High
Likelihood
Medium
Likelihood
Low
Likelihood

Hazard Hazard Hazard
RISK Very Low | Low Very High
Likelihood
Very High

Very Low
Downtime LIKELIHOOD, SEVERITY & RISK LEVEL / HOLE DIAMETER
Node | (MPDO) VAPOR CLOUD EXPLOSION

Days > 150 mm L | S| R| RiskStatus Recommendation
1 3 1.283E-06 |[C3|L2| 6 TR Monitor and review
2 4 1283E-06 |C3|L2| 6 TR Monitor and review
3 14 1.35E-06 C3|L4 |12 TR Monitor and review
4 14 1.35E-06 C3|L4 |12 TR Monitor and review
5 3 1.28E-06 C3|L2| 6 TR Monitor and review
6 4 1.28E-06 C3|L2]| 6 TR Monitor and review

Tabel Penilaian Risiko Kejadian Gas Dispersion Node pada Diameter 1-3 mm

Likelihood
High
Likelihood
Medium
Likelihood
Low
Likelihood
Very Low

Hazard Hazard | Hazard | Hazard Hazard
RISK Very Low | Low | Medium High | Very High
Likelihood
Very High




Downtime | _LIKELIHOOD, SEVERITY & RISK LEVEL / HOLE DIAMETER
Node | (MPDO) GAS DISPERSION
Days 1-3mm | L | S| R | RiskStatus Recommendation
1 3 0.00210 |C5| L2 |10 TR Monitor and review
2 4 0.00210 |C5| L2 |10 TR Monitor and review
3 14 0.00222 | C5|L4 |20 - Stop activity
4 14 0.00222 | C5| L4 |20 Stop activity
5 3 0.00210 |C5| L2 |10 TR Monitor and review
6 4 0.00210 |C5| L2 |10 TR Monitor and review
Tabel Penilaian Risiko Kejadian Gas Dispersion Node pada Diameter 3-10 mm
Hazard Hazard | Hazard | Hazard Hazard
RISK Very Low Low Medium High | Very High
Likelihood
Very High
Likelihood
High
Likelihood
Medium
Likelihood
Low
Likelihood
Very Low
Downtime | LIKELIHOOD, SEVERITY & RISK LEVEL / HOLE DIAMETER
Node | (MPDO) GAS DISPERSION
Days 3-10mm | L | S | R| RiskStatus Recommendation
1 3 0.00095 |C5|L2|10 TR Monitor and review
2 4 0.00095 |cC5(|L2|10 TR Monitor and review
3 14 0.00101 | C5 | L4 | 20 - Stop activity
4 14 0.00101 | C5|L4 |20 Stop activity
5 3 0.00095 |C5|L2|10 TR Monitor and review
6 4 0.00095 |cC5|L2|10 TR Monitor and review




Tabel Penilaian Risiko Kejadian Gas Dispersion Node pada Diameter 10-50 mm

Likelihood
High
Likelihood
Medium
Likelihood
Low
Likelihood
Very Low

Hazard Hazard | Hazard | Hazard Hazard
RISK Very Low | Low | Medium High | Very High
Likelihood
Very High

Downtime LIKELIHOOD, SEVERITY & RISK LEVEL / HOLE DIAMETER
Node | (MPDO) GAS DISPERSION
Days 10-50mm | L | S | R | Risk Status Recommendation
1 3 0.00044 C5|L2|10 TR Monitor and review
2 4 0.00044 C5|L2|10 TR Monitor and review
3 14 0.00047 |C5]|L4]20 - Stop activity
4 14 0.00047 | C5|L4]20 Stop activity
5 3 0.00044 C5|L2|10 TR Monitor and review
6 4 0.00044 C5|L2|10 TR Monitor and review

Tabel Penilaian Risiko Kejadian Gas Dispersion Node pada Diameter 50-150 mm

Likelihood
High
Likelihood
Medium
Likelihood
Low
Likelihood
Very Low

Hazard Hazard | Hazard | Hazard Hazard
RISK Very Low | Low | Medium High | Very High
Likelihood
Very High
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Downtime LIKELIHOOD, SEVERITY & RISK LEVEL / HOLE DIAMETER
Node | (MPDO) GAS DISPERSION
Days 50-150mm | L | S | R | Risk Status Recommendation
1 3 1.04E-04 C5|L2|10 TR Monitor and review
2 4 1.04E-04 C5|L2|10 TR Monitor and review
3 14 1.09E-04 | C5] L4 | 20 - Stop activity
4 14 1.09E-04 |C5|L4|20 Stop activity
5 3 1.04E-04 C5|L2|10 TR Monitor and review
6 4 1.04E-04 C5|L2|10 TR Monitor and review
Tabel Penilaian Risiko Kejadian Gas Dispersion Node pada Diameter >150 mm
Hazard Hazard | Hazard | Hazard Hazard
RISK Very Low Low Medium High Very High
Likelihood
Very High
Likelihood
High
Likelihood
Medium
Likelihood
Low
Likelihood
Very Low
Downtime LIKELIHOOD, SEVERITY & RISK LEVEL / HOLE DIAMETER
Node | (MPDO) GAS DISPERSION
Days >150mm | L | S | R | Risk Status Recommendation
1 3 156E-05 |[C4|L2]| 8 TR Monitor and review
2 4 156E-05 |[C4|L2]| 8 TR Monitor and review
3 14 164E-05 |C4|L4]| 16 - Stop activity
4 14 1.64E-05 |[C4|L4 |16 Stop activity
5 3 156E-05 |[C4|L2]| 8 TR Monitor and review
6 4 156E-05 |[C4|L2]| 8 TR Monitor and review




LAMPIRAN VIII : HASIL FIRE MODELLING
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Skenario Malam — Jet Fire
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Skenario Siang — Flash Fire
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Skenario Malam — Flash Fire

B oo

CIERIAC CRTI.
CRAMLTAL Beaal TECTRASE

A3 mates: 4008 Fiwzuilaa ol L0 il
FRSelr M990 zzw PRE)) 25008 aw PRl hr 10N e
EELL 15055 yem EELL ATEERE g

MASLAOT BEALLMg BGAALL 2.0 T
e e
fowiane fevepenioe Comowezzescant LoOC6 H com ez 000

ETRCTPRIXIT TETR. (FENTII DFUT SF SATRI
WERIC K NRATA D3CE BN AL ¥ Metals

e ] Camet Sovwer ¥ vecers
Azr Tempezaraze: I8N € Srakilicy Clasm £
B Tevwrwens Seighe Exlanive Smictivyt S08

JceRR rrRaEstL
Lear 12t Sala 1o doctoonal cybiasciced tet 5
Plematie syowitel ercmiag fom remt isse vcmirsl
Tank Dimmerans 6,309 wmimry Tesk Temgvhe W0 menens
TAME Vlikes 133 AALLE Meteds

0

10
yords

Baap COREALEE GRb CEIY fxtainel tewwiatae, 0% L 10 gresar than SU020 pern (60% 181 = Parne Potksty) |1
Dhemizal Saar 1o Terks 4,000 veme Jrsurnal Fzeanr 300 exmoeptezes p— [
Thtwiler Fpwning Diewerer) T oserriseress ] orestat than SO00 ppm (L0% LHL)

Bolmawe Dusmbiomi & mavais — = wird deechion confdmee nes

Baa Avweage Bartiibed Balveds Bebai BT pecae) ses
CATRERRed TVRE & MATITE OC BACH
Treal Mmmunr Belsssets L0 prasds

Temesy oow.
TEIMAT MIGELedl Flamsetie Aies SF Vegod tioed
Sadel Rorr Gaassiar
Bad 1 I gands e (95000 ym e 9% LEL * Plesw Prmter
Barnr Thenar wome sy wer drees secperw w€frers of wear finid sevenivess
S iai PrALiies Sank JeSekke The Shadl Siekssses,
TaLlow) K1 JREAS ~-= (BaSS [pm * 3% LEl)




Skenario Siang — Pool Fire
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Skenario Malam — Pool Fire
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Skenario Siang — Vapor Cloud Explosion
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Skenario Malam — Vapor Cloud Explosion
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LAMPIRAN IX : HASIL PEMETAAN F-N CURVE
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VAPOR CLOUD EXPLOSION MALAM 150mm
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