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INTISARI

Pabrik maleat anhidrat dirancang dengan kapasitas 20.000 ton/tahun, menggunakan
bahan baku n-butana yang diperoleh dari PT Perta Samtan NGL. Lokasi pabrik didirikan di
Prabumulih, Sumatera Selatan. Perusahaan akan didirikan dengan badan hukum Perseroan
Terbatas (PT), dengan jumlah karyawan sekitar 190 orang. Pabrik beroperasi selama 330
hari dalam setahun, dengan proses produksi selama 24 jam/hari dan luas tanah yang

diperlukan adalah 2,001 Hectare.

Proses pembuatan maleat anhidrat dengan cara mengoksidasi n-butana dengan udara.
Umpan n-butana 99 % dari Tangki-01 (T-01) diumpankan ke Reaktor-01 (R-01), bersamaan
dengan udara yang ditekan hingga 2 atm kemudian dialirkan ke Reaktor-01 (R-01). Reaktor
Fixed Bed Multitube dengan kondisi operasi pada suhu 390-403,72 °C dan tekanan 2 atm.
Keluaran Reaktor 01 (R-01) berupa gas yang mengandung maleat anhidrat dialirkan ke
absorber untuk penyerapan menggunakan toluena pada suhu 37,2-40 °C dan 1,97 atm. Hasil
penyerapan berupa maleat anhidrat cair yang diumpankan ke Stripper-01 (ST-01) untuk
dimurnikan. Maleat anhidrat yang sudah dimurnikan kemudian didinginkan hingga suhu 100
°C lalu diumpankan ke Flaker-01 (FL-01) untuk dipadatkan dalam bentuk serpihan. Maleat
anhidrat yang sudah dipadatkan ditampung ke Silo-01 (SL-01) dengan Belt Conveyor-01(BC-
01) dan Bucket Elevator-01(BE-01). A

Utilitas yang diperlukan oleh pabrik maleat anhidrat berupa air bersih dari pengolahan
air sungai komering sebanyak 3033,617 kg/jam dengan air make up sebanyak 574,18 kg/jam.
Daya listrik sebesar 1979,23 kW disuplai dari PLN dengan cadangan 1 buah generator.
Kebutuhan Bahan bakar di suplai dari PERTAMINA terdekat sebesar 13.109,38 liter/tahun.

Udara tekan diproduksi sesuai kebutuhan sebanyak 78 m*/jam.

Hasil evaluasi secara ekonomi, pabrik Maleat Anhidrat ini membutuhkan Fixed Capital
US 8 25.110,2 dan Rp. 1.631.823.109.724,-. Total Manufacturing Cost sebesar
Rp.1.333.805.313.191,-. Working Capital sebesar Rp.722.477.877.978,2. Analisis Ekonomi
menunjukkan nilai ROI sebelum pajak sebesar 33,1 % dan ROI sesudah pajak sebesar 26,5
%. Nilai POT sebelum pajak adalah 2,32 tahun dan POT sesudah pajak adalah 2,74 tahun.
BEP sebesar 41,25 % kapasitas produksi, SDP sebesar 15,66% kapasitas penjualan dan DCF
sebesar 34,11 %. Dengan demikian ditinjau dari segi teknis dan ekonomi pabrik maleat
anhidrat dari n-butana dan udara dengan proses oksidasi n-butana layak untuk

dipertimbangkan dan dikaji lebih lanjut.
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. DAFTAR REVISI

. Pada aliran umpan udara setelah kompresor-01 (K-01), seharusnya ditambah tangki untuk
menyimpan udara tekan agar hasil udara tekan yang akan digunakan untuk proses oksidasi
n-butana secara kuantitas dan kualitas akan selalu stabil.

. Pada Process Engineering Flow Diagram untuk simbol aliran air pendingin dari unit
utilitas harusnya dilengkapi dengan panah penunjuk arah aliran dan suhu air pendingin
masuk dan suhu air pendingin setelah keluar alat proses.

. Anak panah penunjuk arah aliran diperkecil ukurannya menyesuaikan dengan keterangan-
keterangan lain yang ada pada Process Engineering Flow Diagram.

Temperature Control untuk HE-02 harusnya diletakan sensor suhu pada arus 4 yang akan
diumpankan ke absorber (AB-01) yaitu untuk menjaga suhu umpan gas absorber tetap pada
40°C yang melewati tube side HE-02, lalu yang dikontrol laju alirnya adalah arus 6 dengan
dilengkapi bypass agar kapasitas produksi tidak terpengaruh.

. Pada arus 6 sebagai hasil bawah absorber (AB-01) setelah melalui HE-02 dan akan
diumpankan menuju HE-03, seharusnya dilengkapi dengan indicator flag untuk
menunjukan suhu dan tekanan.

. Pada gas keluar reaktor yang ditunjukan dengan nomor arus 4 yang akan diumpankan ke

tube side HE-01, seharusnya dilengkapi bypass untuk menjaga kapasitas produksi.



. Arus nomor 8 yang akan diumpankan ke flaker (FL-01) seharusnya dilengkapi dengan
splitter sehingga sebagian melter liquor yang belum menjadi padat dimasukan kembali ke
flaker (FL-01) sebagai mother liquor untuk membantu proses pemadatan dengan prinsip
penurunan suhu sampai dibawah titik beku maleat anhidrat.

. Penurunan suhu pada pressure reducer (PR-01) dan kenaikan suhu pada kompresor (K-01)

terlalu signifikan, coba dilakukan peninjauan ulang perhitungan pada kedua alat tersebut.

. DAFTAR PERTANYAAN

. Bagaimana pengaruh derajat kemiringan pada bucket elevetor (BE-01) ?

Derajat kemiringan akan berpengaruh pada tegangan rantai yang akan mendapat beban
berlebih sehingga daya motor yang diperlukan untuk menggerakan rantai akan semakin
besar. Untuk menentukan derajat kemiringan pada BE-01 maka harus dilakukan analisa
pengaruh derajat kemiringan terhadap daya motor. Dari hasil analisa akan diperoleh derajat
kemiringan mana yang memiliki daya motor paling kecil, kecepatan bucket-nya memenuhi
untuk kapasitas produksi maleat anhidrat, serta kapasitas dan tinggi angkatnya memenuhi

kapasitas produksi maleat anhidrat yaitu 20.000 ton/tahun.

. Bagaimana cara kerja saringan udara (AF-01) ?

Alat ini digunakan untuk menyaring partikel kotoran dari udara. Alat ini dilengkapi dengan
beberapa ukuran kerapatan saringan partikel kotoran dalam micron yang tentunya tidak
akan mengganggu laju alir udara. Udara yang dialirkan akan melewati saringan dengan
kerapatan yang berbeda-beda maka partikel kotoran yang lebih besar dari kerapatan
saringan tersebut akan tetap tinggal pada saringan tersebut dan udara yang lolos adalah

udara yang telah bebas dari partikel kotoran.

. Bagaimana menentukan suhu keluar pada HE-01 yang menggunakan integrasi panas
antara gas keluar reaktor dengan gas umpan reaktor karena dilihat dari perubahan suhunya

nilainya cukup besar ?



Dengan prinsip Hukum Kekekalan Energi (Asas Black) yang mengatakan “Panas yang
dilepas akan sama dengan panas yang diterima” yaitu beban panas antara gas keluar reaktor
(arus 4) dan gas umpan reaktor (arus 3) haruslah nilainya sama yaitu Qlepas = Qditerima.
Untuk gas umpan reaktor (arus 3) suhu masuk dan suhu keluar HE-01 sudah diketahui dan
ditentukan. Dan untuk gas keluar reaktor (arus 4) suhu masuk HE-01 telah diketahui, maka
dengan melakukan trial suhu keluar HE-O1 untuk gas keluar reaktor (arus 4) sampai
memiliki nilai beban panas yang sama dengan gas umpan reaktor (arus 3) sehingga
diperoleh suhu keluar HE-01 untuk arus 4 sebesar 133,2 °C. Lalu dilihat dari nilai luas
perpindahan panasnya yang diatas 10 m? maka akan digunakan jenis shell and tube dan
jumlah pipa yang memenuhi untuk luas perpindahan panas tersebut adalah sebanyak 1918

dengan ukuran tubes sebesar ¥ outside diameter dengan susunan 15/16 triangular pitch.

4. Tuliskan reaksi yang terjadi pada R-01 ? Apakah reaksinya berlangsung stoikiometris ?
Dapatkah rasio mol oksigen dibuat agar lebih cenderung membentuk reaksi pembentukan

maleat anhidrat ?

Dalam produksi maleat anhidrat dapat diperoleh dengan cara mereaksikan n-butana
dengan udara di dalam reaktor dengan persamaan reaksi seperti berikut :

C4Hio + 3,5 O —» C4H205 + 4 H20 D

T=390°C-430°C

CsHio +6,50,—>»4CO2 +5H0 (1)

T=390°C-430°C

CsHio+4,50,—>»4CO +5H0 (11)
T=390°C-430°C . . S 4

(Kirk-Othmer,Vol.15,Maleic Anhidride)
Reaksi tidak berlangsung stoikiometris, karena jumlah n-butana sebagai reaktan ditentukan
sebesar 1,5 mol% dari total gas umpan reaktor. Sehingga diperoleh rasio mol n-butana dan
oksigen sebesar 1:14 yang diperlukan untuk reaksi ini. Maka dilihat dari ketiga reaksi tersebut,
tidak dapat dibuat hanya cenderung membetuk reaksi yang pertama yaitu reaksi pembentukan
maleat anhidrat dikarenakan dari rasio mol n-butana dan oksigen yang diperlukan pada reaksi

ini lebih besar dari rasio stoikiometrisnya masing-masing reaksi tersebut sehingga ketiga reaksi

tersebut terjadi pada reaktor-01 (R-01).



5. Bagaimana kalian mengetahui reaksi pembentukan maleat anhidrat lebih banyak daripada
pembentukan karbon monoksida maupun karbon dioksida ?
Dilihat dari selektivitasnya berdasarkan USPatent 4231943 yang menunjukan selektivitas
untuk C4H>03 sebesar 75%, CO; sebesar 15% dan CO sebesar 10% dan dari hasil simulasi
diperoleh nilai selektivitasnya sebesar 76,84% untuk C4H>O3, 17,08% untuk CO», dan 6,08%
untuk CO. Dari nilai selektivitas tersebut baik dari simulasi maupun dari USPatent
menunjukan bahwa reaksi pembentukan maleat anhidrat lebih dominan karena memiliki nilai
selektivitas paling tinggi. Maka hasil simulasi dapat dikatakan sudah benar karena hampir
sesuai dengan nilai dari USPatent. Selektivitas yang dipakai untuk perhitungan reaksi

pembentukan Maleat Anhidrat adalah yang hasil simulasi.

6. Apa saja yang termasuk kedalam Fixed Capital Investment (FCI) ?
Jawaban :
Fixed Capital Investment (FCI) merupakan biaya yang diperlukan untuk mendirikan fasilitas-
fasilitas pabrik secara fisik. Fixed Cost Investment (FCI) terdiri dari biaya langsung (biaya
alat, biaya bangunan, biaya tanah, biaya pemipaan, biaya instrument dan control) dan biaya

tidak langsung ( biaya kontraktor, biaya start up pabrik)

7. Didalam abosber menggunakan pelarut ada, terjadi peristiwa apa, dan terjadi reaksi atau tidak?
Jawaban :
Pelarut yang digunakan adalah toluena, toluena dipilih karena dari data kelarutan toulena
terhadap maleat anhidrat sangat besar. Dalam absorber tidak terjadi reaksi secara kimia, dalam
absorber hanya terjadi peristiwa penyerapan maleat anhidrat dengan toluena secara fisika

berdasarkan dari sifat kelarutan.

8. Mengapa suhu masuk reboiler berbeda dengan suhu keluar reboiler?
Jawaban :
Suhu masuk kedalam reboiler lebih kecil dibandingkan dikarenakan untuk menjaga
kesetimbangan di dalam Menara stripper dimana semakin kebawah Menara stripper suhu yang

dihasilkan semakin besar yang dimana reboiler ini dihitung 1 plate dalam Menara stripper.



10.

11.

12.

13.

Reboiler jenis apa yang digunakan dalam menara stripper?
Jawaban :
Reboiler yang digunakan adalah reboiler jenis parsial, dimana ada sebagian uap yang di

kembalikan kedalam menara stripper dan juga ada keluaran reboiler yang berupa cairan.

Bagaimana prinsip kerja alat flaker?

Jawaban :

Pada alat flaker melting liquor atau cairan yang akan dipadatkan diletakkan pada wadah
dibawah drum . pada bagian dalam drum di alirkan pendingin berupa air. Dimana air pada
bagian dalam drum akan menurunkan suhu melting liguor hingga suhunya dibawabh titik beku
melting liqguor dimana pada produk kami melting liquor yaitu maleat andhidrat, drum diputar
dengan kecepatan tertentu. Pada bagian luar drum yaitu padatan yang terbentuk dari hasil
pendinginan kemudian akan diseragamkan ketebalannya dengan levelling roll kemudian

dipisah dari drum menggunakan scrapper.

Bagaimana cara menentukan kebutuhan air di unit utilitas?
Jawaban :
Dalam menenentukan kebutuhan air pada unit utilitas perlu mengetahui jumlah air make up

yang digunakan.

Air make up pada utilitas digunakan untuk mengganti kebutuhan air pada bagian apa?
Jawaban :
Air make up pada unit utilitas digunakan untuk menggantikan air yang hilang pada alat cooling

tower yang diakibatkan adanya blowdown dan air yang menguap serta drift lost.

Mengapa setelah alat klarifier harus disaring lagi menggunakan sand filter?

Jawaban :

Sand filter digunakan untuk menyaring flokulan yang ikut terbawa pada proses klarifier. Pada
sand filter digunakan penyaringan secara gravitasi, dimana air dialirkan melalui bagian atas
sand filter kemudian disaring menggunakan berbagai bahan isian, isian yang digunakan

kerikil dan pasir dengan ukuran berbeda beda.



14.

15.

16.

Bagaimana cara menentukan kondisi pabrik tergolong dari segi high risk atau low risk?
Jawaban :

Untuk mengetahui pabrik tergolong high risk atau low risk dilihat dari berbagai 3 aspek yaitu
spesifikasi bahan baku yang digunakan bilamana produk dan bahan baku mudah meledak
maka pabrik terhgolong high risk begitu sebaliknya, kondisi operasi yang digunakan dalam
alat proses jika suhu dan tekanan tinggi maka pabrik tergolong high risk begitu juga
sebaliknya. Dari analisa ekonomi dilihat dari hasil hitungan ROI (retrun of investment) dan
POT (pay of time). Bilamana nilai ROI diatas 44 % maka pabrik termasuk Aigh risk dan jika
nilai ROI diatas 11 % dan dibawah 44% maka pabrik tergolong low risk,. jika ditinjau dari
hasil POT bilamana nilai pot dibawah 2 tahun maka pabrik tergolong high risk dan jika nilai
POT diatas 2 tahun hingga 5 tahun maka pabrik tergolong low risk.

Alasan apa yang digunakan dalam pemilihan heat-exchanger?

Jawaban :

Dalam peranacangan heat-exchanger pemilihan jenis heat-exchanger ditentukan berdasarkan
nilai A (luas transfer panas) dimana jika nilai A (luas transfer panas) dibawah 10 m?> maka
heat-exchanger yang digunakan adalah heat-exchanger jenis double pipe, dan jika nilai luas

transfer panas diatas 10m? maka heat-exchanger yang digunakan adalah shell & tube.

Apa maksud dari jenis heat-exchanger shell & tube 1-2 dan 1-4 dan berikan gambar?
Jawaban :

heat-exchanger shell & tube 1-2 berarti heat-exchanger jenis shell & tube yang menggunakan
1 shell & 2 tube, sedangkan heat-exchanger shell & tube 1-4 berarti heat-exchanger jenis shell
& tube yang menggunakan 1 shell & 4 tube. Berikut adalah contoh gambar tampak melintang
heat-exchanger shell & tube 1-2 dan 1-4.

shell & tube 1-2 shell & tube 1-4



Skripsi

BAB I
PENDAHULUAN
A. Latar Belakang

Indonesia merupakan salah satu negara berkembang, dengan
banyak potensi. Salah satunya adalah potensi bahan alam yang tersedia
melimpah di negara ini. Bila potensi ini diolah dengan baik tentunya dapat
menjadi penyokong perekonomian. Tidak bisa dipungkiri bahwa
perekonomian Indonesia dari waktu ke waktu mengalami perubahan yang
cukup signifikan. Karena mulai dirambahnya perindustrian untuk dapat
bersaing dalam pasar global, seperti industri kimia. Salah satunya maleic
anhydride (CsH,05) atau disebut juga 2,5-furodione yang sedang coba
dirambah oleh perindustrian negara kita. Bahan ini banyak digunakan dalam
industri kimia, seperti fiber glass, lubrication additives, fumaric acid, alkyl
resin, agricultur chemical, plastic, lubricant additive dan lain- lain.

Dari paparan diatas terlihat bahwa maleic anhydride memilki potensi
yang cukup menjanjikan jika diproduksi dalam skala industri. Tentunya
pendirian pabrik maleic anhydride nantinya dapat memberikan dampak
positif bagi devisa negara, karena pabrik ini tergolong sedikit untuk negara
berkembang, seperti Indonesia. Selain untuk memberi pengaruh yang cukup
signifikan bagi perekonomian, juga untuk memenuhi kebutuhan akan maleic

anhydride baik dalam negeri maupun luar negeri.

Pemanfaatan bahan baku lokal (dalam negeri) dalam perancangan pabrik
dengan orientasi baik pasar dalam maupun luar negeri akan menjadi usaha
untuk mengurangi pertumbuhan negatif dari industri kimia mengingat semakin

meningkatnya nilai kurs dolar sekarang ini.
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B. Prospek Pasar
1.Data eksport import (Balai Pusat Statistik) 5 tahun belakangan

Maleic Anhydride ini masih sedikit diproduksi di Indonesia hanya di
produksi oleh PT. Justus Kimia Raya Sebesar 14000 ton/ tahun. Untuk
mencapai kebutuhan dalam negeri yang cukup besar akan Maleic Anhydride
ini maka Pemerintah Indonesia mengimpornya dari Cina dengan harga yang
cukup mahal tabel berikut menunjukkan data ekspor - impor maleic
anhydride yang diimpor Indonesia setiap tahunnya.

Tabel 1.1 Data Impor Maleic Anhydride Indonesia Tahun 2013-2017

Tahun Kapasitas (Ton)
2013 3527,033
2014 3530,62
2015 4150,035
2016 4262,054
2017 5412,653

Sumber : (Badan Pusat Statistik,2013-2017)
Berdasarkan data impor Maleic Anhydride pada tabel 1.1 dari tahun 2013
sampai dengan tahun 2017 di dapatkan grafik perkiraan seperti di bawah ini :

DATA IMPOR

6000
5000
4000

3000

Kapasitas (Ton)

2000

1000

2013 2014 2015 2016 2017
Tahun
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Gambar 1.1 Hubungan Antara tahun dengan impor Maleic Anhydride.

Berdasarkan persamaan regresi linear yang di dapat pada gambar 1.1, dapat
digunakan untuk memperkirakan kapasitas pabrik yang direncanakan berdiri

tahun 2025, yaitu sebagai berikut :

Dari gambar 1.1 diperoleh persamaan regresi linear

Y =616.89 X +10299,215

Dimana X = Tahun ke-

Y = kebutuhan
Analog dengan persamaan diatas, jadi kebutuhan pada tahun 2025 adalah :
Y =616.89 (12) + 10299,215
=17701,895 ton/tahun

Kapasitas pabrik yang sudah beroperasi sudah beroperasi, baik di dalam negeri
maupun di luar negeri, sebagai berikut.

Tabel 1.2 Pabrik maleic anhydride dan kapasitas per tahun

No. Produsen Lokasi Kapasitas

(ton/tahun)
1 | Amoco Chemical Co Jolliet, Illinois 40800
2 | Ashland Chemical Co Neal, West Virginia 28600
3 | Miles Chemical Co Houston, Texas 29500
4 | Monsanta Co Pensacolla, Florida 100000
5 | Aristech Neville 28200
6 | Bartex Chemical Co Island, Pensylvania 14000
7 | Justus Kimiaraya Jakarta, Indonesia 14000

Meninjau data impor kebutuhan maleic anhydride Indonesia masih
membutuhkan sebesar 17701,895 ton/tahun, dengan pabrik yang sudah berdiri di
Indonesia sekitar 14.000 ton/tahun.
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C. Lokasi Pabrik
Lokasi pabrik sangat berpengaruh terhadap kelangsungan hidup suatu
pabrik, maka dalam menentukan tempat berdirinya perlu didasarkan pada
perhitungan yang matang sehingga menguntungkan perusahaan baik dari segi
teknis maupun ekonomisnya. Lokasi yang dipilih untuk pabrik ini adalah
Prabumulih, Sumatera Selatan, yang diharapkan dapat memberikan keuntungan
yang sebesar-besarnya.
Adapun faktor — faktor yang dipertimbangkan dalam pendirian pabrik
maleic anhydride ini adalah:

1. Bahan baku
Bahan baku merupakan komponen utama yang menentukan kontinyuitas
suatu pabrik, oleh karena itu pabrik sebisa mungkin didirikan dekat dengan
sumber bahan baku. Selain mengurangi biaya transportasi, juga akan
mengurangi biaya penyimpanan bahan baku karena ketersediannya yang
dekat dan cadangan batubara untuk wilayah tersebut masih melimpah
dibanding daerah lain. Untuk memenuhi hal tersebut maka pabrik akan
didirikan didekat PT Perta-Samtan NGL Prabumulih dalam memperoleh gas
alam berupa n-butana.
2. Transportasi
Transportasi merupakan penunjang akan penyediaan bahan baku,
pemasaran produk, dan lain-lain. Oleh karena itu sarana transportasi dan
pengangkutan di Prabumulih sudah cukup tersedia, baik darat maupun laut.
Sehingga memudahkan dalam pendistribusian bahan baku dan produk.
3. Utilitas
Utilitas terdiri dari penyediaan air, bahan bakar, listrik, dan lain-lain.
Dalam hal ini air untuk keperluan industri diperoleh dari Sungai Komering
yang dekat dengan rencana lokasi pendirian pabrik, bahan bakar diperoleh
dari industri migas di Prabumulih, dan kebutuhan akan listrik dapat dipenuhi
oleh PLN kota Prabumulih serta pendirian generator sendiri sebagai
cadangan.
4. Lingkungan
Letak pabrik ini juga berada di daerah industri sehingga faktor
perundang-undangan dan peraturan setempat tidak menjadi masalah. Setelah
melalui studi kelayakan Analisis Mengenai Dampak Lingkungan
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(AMDAL), masalah polusi baik polusi udara, polusi suara dan polusi air bisa
diatasi.
5. Faktor lainnya
Pulau Sumatera memiliki iklim yang baik serta merupakan daerah
transmigran untuk meratakan penduduk di Indonesia, sehingga dengan
berdirinya pabrik ini di kawasan tersebut diharapkan dapat menarik tenaga
kerja di Indonesia.

D. Tinjauan Pustaka

1.Proses Produksi
a.Tinjauan Berbagai Proses

Maleic anhydride dibuat dengan proses oksidasi katalitik fase uap dengan
campuran udara dan hidrokarbon. Adapun bahan baku yang dapat digunakan
ialah benzena, butana dan butena.

e Oksidasi benzena
Proses oksidasi benzena merupakan cara paling lama yang digunakan

untuk memproduksi maleic anhydride. Karena reaksi yang berjalan sangat
eksotermis maka menggunakan katalis padat vanadium penta-oxide yang
diletakkan dalam multitube dengan pendingin dari suatu larutan yang
disirkulasi melalui shell side dari reaktor.

Reaksi:

CH¢+420, —» C4H,05+2CO,+2H,0

Reaksi samping:
CeHgt+ 720, ———» 6 CO,+3 H,O
CeHs+4%50, ————®» 6CO+3H0

Reaktor dijaga pada suhu 400-450°C pada tekanan 2-3 atm, dengan yield dari maleic
anhydride berbasiskan benzene adalah 50-60% (Faith-Keyes,1970) Recovery gas maleic
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anhydride yang terbentuk dicairkan dengan mengunakan kondensasi parsial,
sedangkan gas yang belum terkondensasi dialirkan ke scrubber untuk dicuci
sebagai maleic anhydride dan proses selanjutnya dilakukan proses pemurnian.
Dalam proses recovery timbul satu permasalahan dimana terjadi isomerisasi
maleic anhydride yang pada akhirnya akan menghasilkan fumaric acid.
Isomerisasi ini dapat dihindari dengan menggunakan waktu tinggal yang lebih
pendek (Kirk & Othmer,1978).
e Oksidasi butana

Maleic anhydride dengan oksidasi butana mulai diproduksi komersial oleh
Monsanto Co pada tahun 1974 dengan menggunakan katalis vanadium

phosphorus oxide (VPO) reaksi yang berjalan sangat eksotermis.

Reaksi:

CsHyot3% 0, —» C4H,053+4 H,0
Reaksi samping:
CiHip+6% 0, —» 4 CO,+5H,0
CsHyp+4%20, ———» 4CO+5H,0

Adapun kondisi operasi 390°-430°C dan tekanan diatas tekanan atmosferis
yaitu 1,7-3,72 atm. Dengan nilai konversi total butana minimal sebesar 90% dan
persen selektivitas untuk C4H2>O3 sebesar 75%, CO; sebesar 15% dan CO sebesar
10%(USPatent4231943,1980). Konsentrasi n-butana dibatasi <1,7% mol agar
tetap dibawah explosive limits butana. (Kirk & Othmer, 1978).
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Dari berbagai proses tersebut sebagai dasar di bagian penentuan proses dapat
dilihat dalam Tabel 1.3.

Tabel 1.3. Harga bahan baku dan produk

MR Harga
Bahan (ke/kgmol) | ($/kg)
Maleat Anhidrat (C4H20O3) 98 6
n-Butana (CsHio) 58 2,5
Benzene (CeHe) 78 2,05

(Sumber: Aries&Newton,chemical engineering cost estimation dan Alibaba.com)

data-data di atas menjadi dasar dari penentuan potensial ekonomi dari reaksi
sebagai berikut :

Reaksi I
CsHiog +3,50299 ——  CaH2Os3¢9 + 4H20(g)
Potensial Ekonomi (EP) = BM C4H>03.Harga C4sH,03 — BM C4Hio.Harga C4Hio
= (98x6) — (58x2,5)

=$ 443 /kgmol C4H>03

Reaksi I1
CeHo(g) T 4,502(q) ———> C4H203() + 2H20(g) + 2COxg)
Potensial Ekonomi (EP) = BM C4H>03.Harga C4H>O3 — BM C¢Hs.Harga CsHe
=(98x6) — (78X2,05)

=428,1/kgmol C4H>03
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b. Pemilihan Proses (Ekonomi Teknik)

Tabel 1.4 Perbandingan Pemilihan Proses

No Keadaan Proses Butana | Proses Benzene

1 Fasa Gas-Gas Gas-Gas
fkk kkk

2 | Reaktor Fixed Bed Fixed bed
%% %%

3 | Kondisi Operasi T=390-430°C | T=400-450°C
P=1,7-3,72 atm | P=2-3 atm
kkk %k

4 | Tipe reaksi Eksotermis Eksotermis
xkx xkx

5 | Yield >90% 50-60%
xkx %%

6 | Potensial Ekonomi | $ 443 /kgmol $428,1/kgmol
fkk %k

7 | Hasil samping H»>0,C0,,CO H»>0,C0,,CO
% %

Total Bintang 18 15

Keterangan : *** : Sangat Baik

*%* - Baik

* . Kurang Baik

Dalam pemilihan proses pra-rancangan pabrik maleat anhydrat dipilih metode yang

paling mudah dan terjangkau untuk memperoleh keuntungan yang banyak, yaitu proses

butana dengan udara, pada kondisi operasi 1,7-3,72 atm dan suhu 390-430°C dengan

yield yang di peroleh adalah 85%. Selain itu proses ini memiliki potensial ekonomi

yang memenuhi syarat, potensial ekonomi yang cukup tinggi akan menghasilkan

keuntungan yang besar.
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c.Tinjauan Termodinamika

Reaksi pembentukan maleat anhidrid :

CsHio + 3,5 O —» C4H203 + 4 H,O

T =390 °C —430°C

CsHio+6,50,—» 4 CO2, +5H0

T =390 °C —430°C

CsHi0+450,—>4CO +5H0

T =390 °C —430°C

Q)

)

(111

Dipilih suhu reaktor : 390°C = 663K, 430°C = 703K

Panas reaksi AHR : 703K
AHRT
663K
AH1 AH2

v

298K

Tabel 1.4. Data Kapasitas Panas (J/(mol.K)

Cpi=A+BT+CT’+DT*+ET*

No | Senyawa A B C D E AHf° (k] /mol)
1. |CO 29,556 | -6,5807.107 | 2,0130.10° | —1,2227.10° | 2,2617.10"'2 -110,54
2. | CO, 27,437 |4,2315.107% | -1,9555.10° |3,9968.10° |-2,9872.107" -393,51
3. | C4H205 | -72,015 | 1,0423 -1,8716.103 | 1,6527.10° | -5,5647.10°1° -398,3
4. | C4Hio 20,056 |2,8153.10" |-1,3143.10° | -9,4571.10°% |3,4149.10"! -126,15

5. | 1O 33,933 | -8,4186.107 | 2,9906.10° | -1,7825.10°% | 3,6934.107"2 -241,8

6. | O 29,526 | -8,8999.107 | 3,8083.10° | -3,2629.10° | 8,8607.10°'"2 0
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e Mencari AHRT untuk reaksi I :
AHRT ) = AH; + AH9s + AH>

298 298
AH, = [’ Cp C4H10 dT+3,5[ . Cp02 dT
=[20,056T+(;2,8153.10"T)~( £1,3143.10°T3)~(29.4571.10°
ST4)+(23,4149.107 ' T5)]+[29,526 T-(=8,8999.10°T2)+( =3,8083.10°T%)—
5 2 3

(53.2629.10°T*)+(8,8607.10"2T%)]
=[20,056(298-663)+(;2,8153.10°(2982-663%))~( 71,3143.10°(298-
663%)—( %9,4571.10'8(2984-6634))+( §3,4149.10-“(2985-6635))]+
[29.526(298-663)-(58,8999.10°(298%-663%))+( 33,8083.10°5(298%-663%))-

13.2629.10°® (2984-6634))+( 28,8607.10712 (2985-663%))]

4 5

=[-52012,1]+3,5[-11290,76]
=-91529,76 J/mol =-91,52976 kJ/mol
AH208 = AHf produk - AHreaktan
= [AHf°C4H203+4AH°H20]-[AH{°C4H10+3,5AH{°02]
= [-398 3+4.(-241,8)]-[-126,15+0]
=-1239,35 kJ/mol

CpO2 dT+[ >

Cp C4H10 dT +3,5[ - e

AH2:f7O3 e

298
[,5s CpH20 dT

Cp C4H203 dT +4

=[20,056T+(=2,8153.10"'T2)~( 21,3143.10°T%)~(=9,4571.10"
2 3 4
ST4)+(23,4149.10°1T5)]+3,5[29,526 T-(28,8999.10-3T2)+( 23,8083.10-5T3)—
5 2 3
( §3,2629. 10°8T4)+( %8,8607. 10-12T5)]+[-72,015T+(§1 ,0423T2)-
(51,8716.10°T3)+(51,6527.10°°T4)-( £5,5647.10°0T%)|+4[33,933T-
(58.4186.10°T?)+(52,9906.10T%)-( 3,2629.10°5T*)+( 8,8607.10"2T%)]
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=[20,056(703-298)+(;2,8153.10"(7032-298%))~( +1,3143.10°(703*-
298%))- (79.4571.10°5(7034-298*))+( 3,4149.10"1(7035-298%)) |+
3,529,526 (703-298)-(58,8999.10° (7032-2982))+(33,8083.10 (703*-
298%))~(3.2629.10°° (7034-2984))+( :8.8607.107'2 (7035-298%))] +[-
72,015(703-298)+(>1,0423(703>-2982))-( 51,8716.10°(703-
298%))+(=1,6527.10°°(7034-298%))-( =5,5647.10°'°(7035-298"))]
+4[33,933(703-298)-(58.4186.10(7032-2982))+( 52,9906.10-5(703%
298%))-(53,2629.10(703-2984))+( :8,8607.1072(703%-298%))]

= [59351,894]+3,5[12600,537]+[60679,807]+4[13608,088]
=218565,9325 J/mol = 218,5659325 kJ/mol
AHRT 5y = AH, + AHaog + AH,
= [-91,52976+(-1239,35)+218,5659325]kJ/mol
=-1112,313828 kJ/mol

Dari perhitungan diatas didapat AHRT() = -1112,313828 kJ/mol, artinya merupakan
reaksi eksotermis.

e Mencari AHRT untuk reaksi II :
AHRTay = AH1 + AHa98 + AH>

AH, = [’ Cp C4H10 dT+6,5[ > Cp 02 dT
=[20,056T+(§2,8153.10-1T2)—( %1,3143.10'5T3)—( i9,4571.10-
ST4)H(£3.4149.10°1 %)+ [29,526T-(38,8999.10° T2)H( £3,8083.10°T%)-
(73.2629.10°T*)+( 8,8607.10"2T%)]

=[2O,056(298-663)+(§2,8153.10‘1(2982-6632))—( %1,3143.10‘5(2983-
663%))—( §9,4571 .10%(298%-6634))+( %3,4 149.10°'1(2985-6635))]+
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[29,526(298-663)-(%8,8999.10‘3(2982-6632))+( §3,8083.10-5(2983-6633))—
( i3,2629. 108 (2984-6634))+( %8,8607. 10712 (2985-663%))]

=[-52012,1]+6,5[-11290,76]
=-125402,04 J/mol = -125,40204 kJ/mol
AHz9g = AHF produk - AHT reaktan
= [4.AHf°CO.+5AH°H20]-[AHf*C4H10+6,5AH°0z]
= [4.(-393,51)+5.(-241,8)]-[-126,15+0]

=-2656,89 kJ/mol

703 703

AHy=[%° CpO2 dT+4[)°CpCO2 dT+5

298
J,>2 CpH20 dT

Cp C4H10 dT +6,5f298

=[20,056T+(;2,8153.10T3)~( £1,3143.10°T3)}~(29.4571.10°
ST H(23.4149.1071 T9)|+6,5[29,526T-(58,8999.10°T)+( 53,8083.10T%)-
( §3,2629. 10°8T4)+( %8,8607. 10‘12T5)]+4[27,437T+(%4,23 15.102T?)-
(51,9555.10°T*)+(53,9968.10°T4)-( £2,9872.10°"3T%)] +5[33,933T-
(58.4186.10°T?)+(52,9906.10T%)-( 3,2629.10°5T*)+( 8,8607.10"2T%)]
= [59351,894]+6,5[12600,537]+4[17823,232]+ 5[13608,088]
=280588,7525 J/mol =280,5887525 kJ/mol

AHRT = AH; + AHaos + AH,
= -125,40204 + (-2656,89) + 280,5887525
=-2501,703288 kJ/mol

Dari perhitungan diatas didapat AHR Tr) = -2501,703288 kJ/mol, artinya merupakan
reaksi eksotermis.
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e Mencari AHRT untuk reaksi III :
AHRTamy = AH1 + AHz98 + AH>

AH, = [ Cp C4H10 dT+4,5[.° Cp02 dT
=[20,056T+(;2,8153.10" T3~ £1,3143.10°T%)~(29.4571.10°
ST H(£3,4149.107 T {29,526 T-(58,8999. 10 T2)H( 53,8083.10T)-
(33.2629.10°°T*)+( :8,8607.10™2T%)]
“[20,056(298-663)+(32.8153.107(298-6632))( £1,3143.10°°(298°-663%))-
(%9,4571.10'8(2984-6634))+( &3,4149.10'“(2985-6635))]+ [29,526(298-
663)-(58,8999.107(298%-663%))+( 53,8083.10(298-663%)(;3,2629.10°
(298'-663%))+( 28,8607.10°'2 (298°-663%)))

=[-52012,1]+4,5[-11290,76]
=-102820,52 J/mol =-102,82052 kJ/mol
AH208 = AHf proguk - AHreaktan
= [4.AHf°CO+5AHf°H20]-[AHf*C4H10+6,5AH°02]
= [4.(-110,54)+5.(-241,8)]-[-126,15+0]

=-1525,01 kJ/mol

Cp02 dT+4 [ 7

Cp C4H10 dT +4,5[ > o

AH2:f703 o

298
Jyoe CpH20 dT

Cp CO2 dT+5

=[20,056T+(;2,8153.10" T3)~( £1,3143.10°T3)~(29.4571.10°

ST £3.4149.107 1 T9)]6,5[29,526 T-(38,8999.10°T2)+( 53,8083.10°T°)-
(53.2629.10°T*)+( 8,8607.107/T%)|+4[29,556T-(36,5807.10
ST2H(32.0130.10°T)~(51,2227.10 T H(£2,2617.10"2T)] +5[33,933T-
(58.4186.10°T?)H(52,9906.10T%)-( 3,2629.105T*)+( 8,8607.10"2T%)]

— [59351,894]+4,5[12600,537]+4[12144,055]+ 5[13608,088]
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=232670,9705 J/mol =232,6709705 kJ/mol
AHRT(my = AH; + AHaos + AH,
=-102,82052 +(-1525,01)+ 232,67090705
=-1395,159613 kJ/mol

Dari perhitungan diatas didapat AHRTar) = -1395,159613 kJ/mol, artinya merupakan
reaksi eksotermis.

Tabel 1.5. Rangkuman Hasil Perhitungan Data Entalpi Reaksi

Reaksi AH; (kJ/mol) | AHaeg (kJ/mol) AH> (kJ/mol) AHRT (kJ/mol)
Reaksi 1 | -91,52976 -1239,35 218,5659325 -1112,313828
Reaksi 2 | -125,40204 -2656,89 280,5887525 -2501,703288
Reaksi 3 | -102,82052 -1525,01 232,67090705 | -1395,159613

e Energi Gibbs

a. Reaksi 1

ASRI = ( Z f298 B dT)reaktan + ( Z f533 B dT )produk

493 T 493 T

298 CPCa4h1o 298 Cpo2 703 CpcaH203
= f663 dT + f663 dT] + f298 dT +
703 CpH20
f298 T dT

=(-109,721-24,571) J/mol.K + (124,884+30,087) J/mol.K
=20,679 J/mol.K

pada suhu 390 °C, maka energi Gibbs:

AGr

= AHr1 — T.ASRi

=-1112313,828 J/mol — (663 K) x 20,679 J/mol.K
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=-1126024,005 J/mol

nilai AGr; < 0, maka reaksi berlangsung spontan

b. Reaksi 2
298 Cp; 533 Cp;
ASRZ = ( Z f493 : dT)reaktan + ( Z f493 ;) dT )produk
_ 298 CPCa4h1o 298 Cpo2 703 CPcoz 703 CPHzo
= [ f663 dT + f663 dT]+ f298 dT + f298 dT ]

=(-109,721-24,571) J/mol.K + (37,132+30,087) J/mol.K
=-67,073 J/mol.K

pada suhu 390 °C, maka energi Gibbs:

AGr2 = AHgr2—T.ASr2
=-2501703,288 J/mol — (663 K) x -67,073 J/mol.K
=-2457233,889 J/mol

nilai AGr2 < 0, maka reaksi berlangsung spontan

c. Reaksi 3

298 Cp; 573 Cp;
ASRS = ( Z f533 ,11? dT)reaktan + ( Z f493 : dTr )produk

298 CpCC4h10 298 CpOZ 5373 Cpco 573 CpHZO
[ Jogs — o2 dT + [o oy =2 dTIH [0 dT + [, o —=22dT |

=(-109,721-24,571) J/mol.K + (25,6075+30,087) J/mol.K
= -78,5975)J/mol.K

pada suhu 390 °C, maka energi Gibbs:
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AGrz = AHgr3 — T.ASgr3
=-1395159,613 J/mol — (663 K) x -78,5975 J/mol.K
=-1343049,471 J/mol

nilai AGr3 < 0, maka reaksi berlangsung spontan

3. Konstanta Kesetimbangan

a. Reaksi 1
AGRI = 'RT.ln(Keq’l)
-AG
Keq,l = eXp(?Rl)

—(-1126024,005 )L
m

=ex ol
pl 8,314m0]l.K ]

663 K

=5,215783318 x 10%

nilai Keg,1 > 1, maka reaksi berlangsung kearah kanan.

b. Reaksi 2
AGRZ = 'RT.ln(Keq’Z)
-AG
Keq,Z = eXp(?RZ)

—(-2457233,889 )L
m

_ 1
=eX 0
Pl 8314— 663 K ]
mol.K

nilai Keg2 > 1, maka reaksi berlangsung kearah kanan.
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c. Reaksi 3
AGR3 = 'RT.ln(Keq’S)
-AG
Keq,3 = exp(?m)

—(—1343049,47 )L
m

_ 1
=eX 2
pl 8,314—. 633K ]
mol.K

=6,244591273.10”
nilai Keq3> 1, maka reaksi berlangsung kearah kanan.

Tabel 1.6. Rangkuman Hasil Perhitungan Data Gibss dan Nilai K

Reaksi ASgr AGRr Keg,

Reaksi 1 | 20,679 | -1126024,005 | 5,215783318 x 10%
Reaksi 2 | -67,073 | -2457233,889 |

Reaksi 3 | -78,5975 | -1343049,471 | 6,244591273.10%°

Prarancangan Pabrik Kimia Maleat Anhidrat dari N-Butana dan Udara
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d.Tinjauan Kinetika

Secara kinetika, reaksi pembentukan maleat anhidrat mempunyai persamaan
kecepatan reaksi sebagai berikut:

C4Hio + 3,5 O —» C4H205 + 4 H2O D

T =390 °C —430°C

CsHio +6,50,—»4CO2 +5H0 (I

T =390 °C —-430°C

CsHio+4,50,—»4CO +5H0 (I00)
T =390 °C — 430 °C

(Kirk-Othmer,Vol.15,Maleic Anhidride)

Kecepatan reaksinya:

0,5
N k1.(K1Po2)
1 051 B
1+(K1Po2)
k,.Ko,P
ry= 2-K2Pp2
1+K,Pp>
_ k3.K3Pp2
=—"—5 IB
1+K, P>

Dengan : 1; = laju reaksi i, mol.detik'.m™
k;= laju konstanta reaksi i, detik™! (Orde 1)
P;= Tekanan parsial komponen i, atm
K= 14, koefisien kesetimbangan, atm™!

K,= 208, koefisien kesetimbangan, atm™

-13 k]/kmol

ki=217] (T 653)] detik™!
ey = 1,34 [ (2o — )], detik!
ey = 0,19 [ (2L — )], detik!
R = Tetapan gas ideal (kJ/kmol.K) (Lorences,2003)
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e. Pemilihan Reaktor

Reaksi pada N - Butana dan Udara berlangsung pada fase gas-gas, dan bersifat
eksotermis dan menggunakan katalis vanadium phospat oxide sehingga digunakan
reactor fixed bed multi tube yang dilengkapi dengan pendingin. Dengan kondisi operasi
pada suhu 390 — 430 °C dan tekanan 2 atm. Reaksi n-butana dan udara menghasilkan

hasil samping yaitu karbon dioksida, karbon monoksida, air.

Prarancangan Pabrik Kimia Maleat Anhidrat dari N-Butana dan Udara
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BAB II

PROSES PRODUKSI

A. Bahan Baku ,Bahan Pembantu, dan Produk

a. Spesifikasi Bahan dan Produk

a)

N-Butana

Rumus Kimia
Berat Molekul

Fase

Titik didih (1 atm)
Titik beku (1 atm)

Titik kritis (1 atm)
Titik Nyala (1 atm)
Ambang Ledakan
Panas Pembentukan
Densitas (g/ml) at 30 °C
Viskositas at 30 °C
Kemurnian

Kelarutan

: C4Hio
: 58,123 gr/mol

: Cair

:-0,35°C

:-138,14°C

:152,18°C

:-60°C

01,8 -8,4%

:-126,15 kJ/mol

10,5672

10,1606 cP

: 99% Butana, 1% Pentana
. in water 61,4g/ 100g solvent at 25 °C

: in water 19,03 1mol/ 100mol solvent at 25 °C

Kapasitas panas (J/mol.K)

b) Udara

Berat Molekul
Fase

Titik didih campuran(latm) :
Titik beku campuran(latm) :
Titik kritis
Warna

Kemurnian

: 102,314

(PT. Perta-Samtan NGL Palembang, 2017 )

: 28,96 gr/mol
: Gas

-195,65 °C
-209,85°C

: -146,9°C
: Tidak Berwarna

: 78,09% nitrogen, 20,95% oksigen, 0,93%

Prarancangan Pabrik Kimia Maleat Anhidrat dari N-Butana dan Udara
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Tekanan Kritis

Parameter kelarutan

Produk
Maleic Anhydride

Rumus kimia
Berat molekul

Fase
Titik didih (1 atm)

Titik beku (1 atm)
Titik Kritis (1 atm)
Densitas (g/ml) at 30 °C

Skripsi

argon, 0,04% (karbon dioksida, neon, helium, metana,

kripton, hidrogen, xenon, ozon, radon).

150,43 bar
: 8,182 (joule/cm?)®

(Sumber : Yaws)

: 98,058 gram/mol
: Padat

- 202,15 °C
:539C
- 448 °C
11,3522

Viskositas gas (up) at 30°C : 76,2282
Viskositas cairan(cp) at 30°C : 2,5865

Kemurnian

Kelarutan

Kapasitas Panas Gas at 30°C:
Kapasitas Panas Padat at °C :

Moment dipole

Moment dipole of water

99,9 % mass maleic anhydride, 0,1 % MIBK
: -in toluene 227 g/ 100g solvent at 25 °C

: -in acetone 112 g/ 100 g solvent at 25 °C

: -in ethyl acetate 52,5 g/ 100 g solvent at 25 °C

113,2568 J/mol.K
119,287 J/mol. K

13,2.10%0 C/me
:6,2.1073° C/m®
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2) Katalis
Vanadium-Phosporus-Oxide
- Rumus Kimia : VPO
- Diameter Partikel 16,4 mm
- Densitas Partikel : 1890 kg.m™
- Bantuk Partikel : Bulat.
- Porositas Bed : 0,184 gr/cm’
- Umur Katalis : 4 Tahun
- Luas Permukaan : 50 m?/gram

3) Data Pelarut

o, H_;:I:-:,: N
Il
n-’ ':"E"" T
Toluena (C7Hs) !

e Bentuk : Cair (Tidak Berwarna)
e Titik beku (1atm) :-94,82 °C
e Titik Didih(1atm) : 110,78 °C
e Titik Kritis(1atm) :318,8°C
e Tekanan kritis : 40,4639 atm
e Kemurnian : 80% Toluena, 20% Metil Isobutil Keton

e Kapasitas Panas Fase Cair : 158,3603 J/mol.K
e Rapat Massa Fase Cair (30°C) : 0,8602 g/ml

e Viskositas cair at 30 °C  :0,5191 cP

Sumber: PT Insoclay Acidatama Indonesia, 2017
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B. Uraian Singkat Proses

Dalam produksi maleat anhidrat dapat diperoleh dengan cara mereaksikan n-butana
dengan udara di dalam reaktor dengan persamaan reaksi seperti berikut :

CsHio + 3,5 O —» C4H205 + 4 H,O (D

T =390 °C -430°C

C4sHio+6,50,—>»4CO, +5H0 (ID)

T =390 °C -430°C

C4sHio+4,50,—»4CO +5H0 (I11)
T =390 °C — 430 °C

(Kirk-Othmer,Vol.15,Maleic Anhidride)
Reaksi berlangsung di dalam reaktor fixed bed (R-01) dengan kondisi reaksi eksotermis,
kondisi yang digunakan untuk mereaksikan n-butana dan udara di dalam reaktor pada suhu
390-430 °C dengan tekanan 2 atm, produk keluar reaktor merupakan maleat anhidrat, n-
butana yang tidak ikut bereaksi, HoO, CO, CO;, O> dan inert. Campuran gas tersebut
kemudian dialirkan menuju absorber (AB-01) setelah gas panas tersebut di recovery dengan
cara integrasi panas pada (HE-01) dan (HE-02), untuk menjerab produk maleat anhidrat
dengan menggunakan solvent toluena. Kemudian solvent dan impurities dipisahkan dari
produk maleat anhidrat pada stripper (ST-01) dengan terlebih dahulu dipanaskan
menggunakan integrasi panas pada (HE-02) dan dengan Hitech pada (HE-03) hingga
mencapai suhu operasi puncak stripper yaitu 119,7 °C, juga untuk meningkatkan kemurnian
maleat anhidrat hingga 99,9% massa sebagai hasil bawah, mengikuti kesetimbangan fasa
antara cair-gas dengan menentukan tekanan operasi yang rendah karena komponen yang
ingin dipisahkan adalah toluena lalu men-#rial suhu operasi. Produk dari bottom stripper
akan didinginkan hingga mendekati suhu 100°C menggunakan (CL-01) kemudian
dimasukan pada flaker (FL-01) untuk proses pendinginan butiran cair sampai dibawah titik
bekunya menggunakan cooling drum. Hasil flake kering kemudian ditampung sementara di
silo-01 (SL-01) ditransfer menggunakan belt conveyor (BC-01) dan bucket elevator (BE-
01).

Prarancangan Pabrik Kimia Maleat Anhidrat dari N-Butana dan Udara
Kapasitas 20.000 Ton/Tahun
23



Skripsi

C. Diagram Alir
1. Diagram Alir Kuantitatif
2. Diagram Alir kualitatif
3. PEFD Proses
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D. Tata Letak

Penyusunan tata ruang dalam perencanaan suatu pabrik terbagi atas :

1. Tata Letak Pabrik

Tata letak pabrik adalah kedudukan bagian — bagian pabrik meliputi area proses dan

area fasilitas pabrik lainnya yang disusun sedemikian rupa sehingga pabrik dapat beroperasi

secara aman, efektif dan efisien.

Tata letak pabrik harus disusun dengan baik, hal tersebut bertujuan :

a.
b.

C.

Mempermudah akses keluar masuk pabrik, baik untuk manusia maupun barang.
Mempermudah pemasangan, pemeliharaan dan perbaikan peralatan.

Membuat proses pengolahan dari bahan baku hingga menjadi produk berlangsung
secara efisien.

Mengantisipasi dampak yang mungkin timbul apabila terjadi musibah seperti
ledakan, kebakaran dan sebagainya.

Mengoptimalkan keuntungan

Untuk mencapai tujuan tersebut diatas, maka hal hal yang perlu diperhatikan dalam

penentuan tata letak pabrik yang baik, antara lain :

a.

Luas area yang tersedia

Pabrik maleat anhidrat akan didirikan di atas tanah yang masih kosong,
sehingga tata letak pabrik tidak dipengaruhi adanya bangunan lain. Pemakaian tempat
harus disesuaikan dengan area yang tersedia. Jika harga tanah mahal maka diperlukan
efisiensi dalam pemakaian area, sehingga peralatan tertentu diletakkan diatas peralatan
yang lain atau letak gedung dan peralatan diatur sedemikian rupa untuk menghemat
tempat.
Area perluasan pabrik dan penambahan bangunan

Untuk mengantisipasi kemungkinan kebutuhan tempat yang timbul di masa
yang akan datang, perluasan pabrik harus dimasukkan ke dalam perencanaan sejak
awal. Sebidang area khusus harus dipersiapkan untuk dipakai sebagai tempat
penambahan peralatan, penambahan kapasitas pabrik atau pengolahan produk menjadi

produk lain.
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c. Utilitas
Area utilitas sebaiknya ditempatkan agak jauh dari area proses, untuk menjaga
agar tidak terjadi kontak antara bahan bakar dengan sumber panas. Penempatan area
utilitas sedemikian rupa sehingga petugas dapat dengan mudah mencapainya, mudah
dalam perawatannya sehingga dapat menjamin kelancaran proses.
d. Fasilitas karyawan seperti masjid, poliklinik, kantin dan lain — lain ditempatkan di
lokasi yang mudah terjangkau dan tidak mengganggu proses.

e. Fasilitas bengkel sebaiknya dilokasi yang strategis
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Skala 1 : 700

27

16 17 15 18
Gambar 2.1 Tata letak pabrik
Keterangan :
15. Area Perluasan 8. Bengkel 15. Parkir tamu 22. Poliklinik
16. Area Utilitas 9. Damkar 16. Parkir manajer 23. Kantin
17. Area Proses 10. Gudang 17. Parkir karyawan 24. Koperasi
18. Control room 11. Kantor 18. Parkir bis dan truk

19. Area unloading
20. Area loading
21. UPL

12. Laboratorium
13. Gedung serbaguna
14. Mas;jid

25. Loading gudang

19. Perpustakaan 26. Taman
20. Pusdiklat 27. Jalan
21. Pos jaga
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2. Tata Letak Peralatan Proses

Tata letak peralatan proses adalah kedudukan alat — alat yang dipergunakan

dalam proses produksi. Hal yang harus diperhatikan dalam menyusun tata letak peralatan
adalah :

a.

Peralatan yang sejenis ditempatkan secara berkelompok untuk memudahkan
pemeliharaan.

Alat kontrol diletakkan pada lokasi yang mudah diamati oleh operator.

Susunan alat dan pemipaan diusahakan tidak mengganggu operator.

Sistem pemipaan sebaiknya diberi warna sedemikian rupa sehingga mempermudah
operator untuk mengidentifikasi apabila terjadi masalah.

Tata letak peralatan harus menyediakan minimal dua arah bagi karyawan untuk
menyelamatkan diri apabila terjadi ledakan atau kebakaran.

Peralatan yang rawan terhadap kebakaran seperti tangki penyimpan, dilengkapi
tanggul untuk mengisolir lokasi apabila terjadi kebakaran.

Sirkulasi udara yang baik dan cahaya yang cukup merupakan faktor penting yang

mempengaruhi semangat dan hasil kerja karyawan.
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Tata Letak Alat Proses
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Gambar 2.2 Tata letak alat proses

SKALA 1: 200
Keterangan:

1. Tangki Penyimpanan n-butana (T-01)
Silo Maleat Anhidrat (SL-01)
Reaktor Fixed Bed Multitube (R-01)
Absorber Packed Coulumn (AB-01)
Stripper Tray Coulumn (ST-01)
Flaker Cooling Drum (FL-01)

Heater (HE-01)

Heater (HE-02)

Heater (HE-03)

9. Reboiler (RB-01)

10. Accumulator (ACC-01)
11. Condensor (CD-01)

12. Cooler (CL-01)

o =

A T i
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BAB III
UTILITAS

Utilitas merupakan unit pendukung keberlangsungan proses produksi pada pabrik.
Maka selain bahan baku dan bahan pembantu diperlukan kebutuhan infrastruktur terutama
utilitas . Unit ini memegang peranan penting dalam produksi karena adanya unit ini maka
proses produksi tidak dapat bekerja. Unit utilitas terdiri dari unit penyedia air, unit bahan bakar

, unit penyediaan udara tekan dan listrik.

A. Kebutuhan Air
Air yang diperlukan untuk pabrik maleat anhidrat ini meliputi air pendingin, air

kebutuhan kantor dan rumah tangga serta kebutuhan lain. Kebutuhan air dipenuhi dari

Sungai Komering. Kebutuhan air dalam pabrik secara keseluruhan adalah:

a. Kebutuhan air untuk pendingin =20858,52  kg/jam
b. Kebutuhan air untuk layanan umum =1390,63 kg/jam
c. Kebutuhan air hydrant, servis, taman, dan bengkel = 530,96 kg/jam

Air yang telah dibeli tersebut diolah terlebih dahulu sebelum digunakan sesuai
keperluaannya sehingga memenuhi persyaratan. Setelah digunakan ada sejumlah air

yang hilang sehingga diperlukan tambahan supply air make up meliputi :

a. Air make up cooling tower =409,98 kg/jam
c. Air sanitasi =1390,63 kg/jam
d. Air hydrant =231,48 kg/jam

Sehingga diperoleh kebutuhan air yang harus disediakan dibak penampung air
bersih adalah sebesar 2448,14 kg/jam.

B. Kebutuhan Listrik
Listrik digunakan untuk menggerakkan motor penggerak alat-alat proses
misalnya, pompa dan alat-alat lainnya, selain itu listrik juga digunakan untuk
penerangan . Kebutuhan total sebesar 2474,04 Kw. Kebutuhan listrik di penuhi dari
PLN. Tetapi apabila terjadi pemadaman oleh PLN,atau lain-lain , maka digunakan

generator sebagai cadangan.
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C. Unit Bahan Bakar
Bahan Bakar yang digunakan pada pabrik ini adalah diesel oil untuk generator

set sebanyak 1,52 liter/jam di peroleh dari PT. PERTAMINA Terdekat.

D. Unit Udara Tekan
Kebutuhan udara tekan yang digunakan untuk instrumenstasi pengendali dan
alat-alat kontrol.Uraian proses pembuatan udara tekan yaitu udara lingkungan diambil
dan dilewatkan pada penyaring udara (air filter) untuk menyaring debu-debu yang
terikut.Udara kemudian dilewatkan pada tangki silika untuk diserap uap air yang
terbawa ,sehingga menjadi udara kering. Udara didistribusikan dalam keadaan bersih
dan kering. Untuk menaikkan tekanan udara digunakan kompressor. Kebutuhan udara

tekan keseluruhan diperkirakan mencapai
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BAB IV
MANEJEMEN PERUSAHAAN
A. Bentuk Badan Usaha

Perusahaan ini direncanakan berbentuk Perseroan Terbatas (PT), yaitu
perusahaan yang terdiri dari pemegang saham (persero/stockholder) yang
mempunyai tanggung jawab terhadap hutang-hutang perusahaan sebesar modal
yang mereka setorkan dan berbadan hukum.

Perusahaan dijalankan oleh dewan direksi yang dipimpin oleh direktur utama,
yang dipilih dan diangkat oleh rapat umum pemegang saham. Pemegang saham
menyerahkan tugas kepada dewan komisaris untuk mengawasi segala tindakan
dewan direksi. Dasar-dasar pertimbangan pemilihan bentuk perusahaan perseroan
terbatas adalah sebagai berikut :

1. Kontinuitas perusahaan sebagai badan hukum lebih terjamin sebab tidak
tergantung pada pemegang saham , dimana saham dapat berganti-ganti.

2. Pemegang saham mempunyai tanggung jawab yang terbatas terhadap adanya
hutang-hutang perusahaan. Ini berarti resiko pemegang saham hanya terbatas
sampai modal yang disetorkan.

3. Dapat memperluas lapangan usaha karena lebih mudah memperoleh tambahan
modal dengan menjual saham-saham baru.

4. Mudah memindahkan hak pemilik dengan menjual saham kepada orang lain.

5. Manajemen dan sosialisasi yang baik memungkinkan pengelolaan sumber-
sumber modal secara efisien.

6. Pemegang saham melalui rapat umum pemegang saham dapat memilih dewan
direksi yang cakap dan berkualitas untuk menjalankan perusahaan.

B. Struktur Organisasi

Sistem organisasi perusahaan yang dipilih yaitu sistem staff and line
organization (sistem garis). Pada sistem ini, garis kekuasaan lebih sederhana dan
praktis pada pembagian tugas kerja, dimana seorang karyawaan hanya bertanggung
jawab pada atasan saja. Kekuasaan mengalir secara langsung dari direksi dan
kemudian ke kepala bagian ke kepala seksi diteruskan ke karyawan-karyawan

dibawahnya dilengkapi dengan staf ahli yang bertugas memberi saran kepada
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direktur. Struktur organisasi perusahaan dapat dilihat di Gambar 4.1. Kelebihan

pada sistem organisasi ini adalah sebagai berikut :

1. Adanya kesatuan dalam pimpinan dari perintah karena adanya pembagian
kewenangan dan kekuasaan yang jelas.

2. Pimpinan dapat lebih cepat mengambil keputusan dan lebih cepat pemberian
perintah, sebab perintah tersebut dapat diberikan secara langsung kepada
bawahan yang bersangkutan.

3. Mengingat biaya, sebab pimpinan berbagai kegiatan hanya dipegang oleh satu
orang saja.

C. Rencana Kerja
Pabrik maleat anhidrat direncanakan memiliki pekerja sebanyak 190 orang dan
beroperasi selama 24 jam sehari. Jumlah hari kerja 330 hari selama setahun, sisa
hari yang lain digunakan untuk perawatan dan perbaikan. Dalam kerjanya,
karyawan di bedakan menjadi dua yaitu:

a. Karyawan non-shift
Karyawan non-shift merupakan karyawan yang tidak langsung menangani

proses produksi, yang termasuk kelompok ini adalah kepala seksi keatas dan semua

karyawan dibagian umum. Adapun jam kerja untuk karyawan nonproduksi dapat
diatur dengan perincian sebagai berikut:

Hari senin- jum’at : jam 08.00 — 17.00 WIB

Hari sabtu : Libur
Sedangkan untuk jam istirahat diatur sebagai berikut :

Selain hari jum’at : jam 12.00 — 13.00 WIB

Hari jum’at :jam 11.30 -13.00 WIB

Hari minggu dan hari libur semua karyawan non-shift libur.

b. Karyawan shift
Merupakan karyawan yang secara langsung menangani dan terlibat dalam

proses produksi atau mengatur bagian bagian tertentu dari pabrik yang mempunyai

hubungan dengan masalah keamanan pabrik serta kelancaran produksi.
Sistem kerja bagi karyawan produksi diatur menurut pembagian shift dan
dilakukan secara bergiliran. Hal ini dilakukan karenan tempat-tempat pada proses

produksi memerlukan kerja rutin selama 24 jam secara terus menerus. Pembagian
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shift dilakukan dalam 4 regu , dimana 3 regu mendapat giliran shift sedangkan 1

regu libur. Adapun jam kerja shift dalam 1 hari diatur dalam 3 shift sebagai berikut:

Shift I
Shift 11

Shift 11

: Pukul 07.30 -15.30
: Pukul 15.30 -23.30
: Pukul 23.30 -07.30

Jam kerja shift berlangsung selama 8 jam sehari dan mendapatkan pergantian

shift setiap 3 hari kerja sekali. Pada hari minggu dan hari libur hari besar semua

karyawan shift tidak libur. Sedangkan tempat-tempat khusus seperti bagian

keamanan, bagian proses kontrol dan utilitas juga dilakukan pembagian kerja yang

diatur dalam pembagian shift seperti yang telah diatur diatas dan seluruh karyawan

mendapat cuti tiap tahunnya.

Tabel 4.1 Pembagian Jadwal Kerja Karyawan

Hari
Regu
1 2 (345|678 |9 ]|10]11]12]13]|14]15
A I I |1 II|II|II T | IIT | III I | 1|1
B II|II|II T | IIT | III I | 1|1 II | II
C II T | IIT | III I | 1|1 II|II|II 11
D T | III I I |1 IIr| 1| II IIT | IIT | III
Hari
Regu M6 T17718 192021 [22[23 [24 252627282930
A ImT | 11| II IIT | IIT | III I 1|1 Im | 1I
B II T | IIT | III I | 1|1 Im| I 1I 111
C I | I I | 1|1 I | II |11 T | IIT | III
D I I |1 Im | 11| II IIT | IIT | III I |1 |1
Keterangan : : pukul 07.30 — 15.30 WIB
1,2,3 dst : hari ke- : pukul 15.30 — 23.30 WIB
A,B,C dst : kelompok kerja shift 11 : pukul 23.30 — 07.30 WI
Libur : D
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1. Jumlah Karyawan
Jumlah tenaga kerja disesuaikan dengan kebutuhan agar perkerjaan

dapat diselesaikan secara efektif. Diambil dari Tabel 21 Peter,M.S,
K.D., Timmerhaus and R.E. West., “Plant Design and economics for
chemical engineers* Edition 4", 2003. Jumlah tenaga kerja yang
direncanakan untuk pabrik metil ester adalah :

a. Karyawan Shift

Tabel. 4.2 Perhitungan jumlah karyawan shift bagian produksi

No Alat Proses Jlirllaljh Man/Hour J;?;lh J];Tr{lﬁl
1 Reaktor 1 0.5 4 2
2 Absorber 1 0.5 4 2
3 Stripper 1 0.25 4 1
4 Flaker 1 0.5 4 2
5 Silo 1 0.25 4 1
6 Heater 3 0.25 4 3
7 Cooler 1 0.25 4 1
8 Akumulator 1 0.25 4 1
9 Reboiler 1 0.25 4 1

10 Condensor 1 0.25 4 1
11 Tangki 1 0.25 4 1
12 Air Filter 1 0.25 4 1
13 | Kompresor Udara 1 0.25 4 1
14 | bucket elevator 1 0.25 4 1
15| Belt Conveyor 1 0.25 4 1
16 Packaging 1 0.25 4 1
17 Pompa 4 0.25 4 4

Jumlah 40 25

dibulatkan supaya bisa di bagi 4 28
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Tabel 4.3 Perhitungan jumlah karyawan Utilitas

Kapasitas 20.000 Ton/Tahun

N o Jumlah Jumlah Jumlah
o Alat Utilitas Alat Man/Hour Regu Buruh
1 | Bak Pengendap Awal 1 0.25 4 1
2 | Bak Pencampur Cepat 1 0.25 4 1
3 | Pompa 6 0.25 4 6
4 | Kompresor Udara 1 0.25 4 1
5 | Klarifier 1 0.25 4 1
6 | Sand Filter 1 0.25 4 1
7 | Bak Air Bersih 1 0.25 4 1
8 | Tangki Klorinasi 1 0.25 4 1
9 | Bak Air Sanitasi 1 0.25 4 1
10 | Cooling Tower 1 0.25 4 1
11 | Tangki 3 0.25 4 3
12 | Generator 1 0.25 4 1
Jumlah 19

dibulatkan supaya bisa di bagi 4 20

Tabel 4.4 Jumlah karyawan shift
mlah Oran mlah mlah
No Jabatan " pei rgglf1 ¢ Jlll{eg?l KJal;ya\?van
1. | Keamanan 4 4 16
2. | Supervisor 2 4 8
3. | Listrik dan Instrumentasi 2 4 8
4. | Control Room 2 4 8
5. | Laboratorium 2 4 8
6. | K3 2 4 8
Jumlah 56
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b. Karyawan nonshift

Tabel 4.5 Jumlah karyawan non-shift

No. Jabatan El;l}llzl\jvan
Dewan Komisaris / Pemegang Saham 1 orang
A. Direktur Utama 1 orang
1. Sekretaris Direktur Utama 1 orang
B. Direktur
1. Direktur Produksi dan Teknik 1 orang
2. Sekretaris 1 orang
3. Staff 1 orang
4. Direktur Umum dan Keuangan 1 orang
5. Sekretaris 1 orang
6. Staff 1 orang
C. Kepala Bagian
1. Kabag Produksi dan Utilitas 1 orang
2. Kabag Teknik 1 orang
3. Kabag R & D 1 orang
4. Kabag Umum 1 orang
5. Kabag Administrasi 1 orang
6. Kabag Pemasaran 1 orang
7. Kabag HRD 1 orang
D. Kepala Seksi (Kasi)
1. Kasi Produksi 1 orang
2. Kasi Control Room
3. Kasi Quality Control 1 orang
4. Kasi Utilitas 1 orang
5. Kasi Bengkel 1 orang
6. Kasi Laboratorium 1 orang
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7. Kasi Penelitian dan Pengembangan 1 orang
8. Kasi Humas 1 orang
9. Kasi Keamanan 1 orang
10. Kasi Logistik dan Transportasi 1 orang
11. Kasi Keuangan 1 orang
12. Kasi Pembelian dan Penjualan 1 orang
13. Kasi Gudang 1 orang
14. Kasi Analisis Pasar 1 orang
15. Kasi Perancanaan Keuangan 1 orang
16. Kasi Personalia 1 orang
17. Kasi K3 1 orang
18. Kasi Pelatihan Tenaga Kerja 1 orang
E. Staff

1. Staff Kasi Produksi 2 orang
2. Staff Kasi Control Room 2 orang
3. Staff Quality Control 2 orang
4. Staff Kasi Utilitas 2 orang
5. Staff Kasi Bengkel 2 orang
6. Staff Kasi Laboratorium 2 orang
7. Staff Kasi Penelitian dan Pengembangan 2 orang
8. Staff Kasi Humas 2 orang
9. Staff Kasi Keamanan 2 orang
10. Staff Kasi Logistik dan Transportasi 2 orang
11. Staff Kasi Keuangan 2 orang
12. Staff Kasi Pembelian dan Penjualan 2 orang
13. Staff Kasi Analisis Pasar 2 orang
14. Staff Kasi Gudang 2 orang
15. Staff Kasi Perancanaan Keuangan 2 orang
16. Staff Kasi Personalia 2 orang
17. Staf Kasi K3 2 orang
18. Staff Kasi Pelatihan Tenaga Kerja 2 orang
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F Kesehatan dan Driver

1. Dokter 2 orang
2. Suster 4 orang
3. Driver 10 orang
Jumlah 86 orang

Total karyawan = jumlah karyawan + jumlah buruh

142 orang + 48 orang

190 orang

4. Sistem Penggajian Karyawan

Sistem penggajian yang berlaku bagi para karyawan adalah sistem

yang berupa gaji bulanan yang diberikan setiap awal bulan sekali

dengan besarnya gaji didasarkan atas ketentuan sebagai berikut :

a. Jabatan atau golongan

b. Tingkat pendidikan

c. Pengalaman kerja

d. Keahlian

5. Jaminan Sosial

Sebagai saranan kesejahteraan, maka kepada seluruh karyawan

pabrik disamping menerima gaji perbulannya, juga diberikan jaminan

sosial.

Jaminan sosial tersebut seperti di bawah ini:

1. Tunjangan jabatan dan prestasi kerja

2. Tunjangan istri dan anak

3. Pakaian dinas 1 stel dan 1 pasang sepatu tiap tahun

4. Jaminan sosial suransi tenaga kerja

5. Fasilitas Olahraga, kesenian, reksreasi, pengobatan, ibadah
perumahan (mess) dan angkutan dari pabrik ke mess atau perumahan
dan sebaliknya.
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6. Untuk direktur, manajer produksi dan manajer finansial disediakan
perumahan dan mobil dinas. Sedangkan untuk kepala bagian
disediakan mess atau rumah dinas dekat lokasi pabrik.

D. EVALUASI EKONOMI

Perhitungan evaluasi ekonomi prarancangan pabrik maleat anhidrat dari n-
butana dan udara dengan proses oksidasi butana meliputi penentuan harga alat,
investasi biaya operasi, biaya manufacturing , dan analisis kelayakan. Untuk
perkiraan harga alat digunakan sumber dari https//:www.matche.com., ulrich dan
aries newton dan diambil harga indeks pada tahun 2014 dan 2019 dengan kurs
dollar (Rp. 14500).

Evaluasi ekonomi digunakan sebagai dasar pengambilan keputusan apakah
pabrik layak didirikan atau tidak. Selain dari itu untuk mengetahui apakah modal
yang ditanamkan dapat kembali pada jangka waktu tertentu atau tidak, dengan
demikian dapat diketahui apakah pabrik ini menarik atau tidak bagi investor.

1. Investasi Modal
1.1. Fixed Capital Investment
Fixed Capital Investment adalah investasi untuk mendirikan fasilitas
produksi dan pembuatannya, diperoleh:

FCI =($25.110.200 x Rp 14.500) /1USS$ + Rp 1.267.725.205.984
=Rp 1.631.823.109.724

1.2. Working Capital
Working capital adalah investasi yang diperlukan untuk menjalankan

usaha atau modal dari suatu pabrik dalam waktu tertentu, diperoleh:

WC =Rp. 722.477.877.978
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2.  Harga Produksi

2.1 Manufacturing Cost

Manufacturing cost adalah biaya yang berhubungan langsung dengan
proses produksi, diperoleh:
Manufacturing cost =Rp. 1.333.805.313.191
2.2 General Expenses

General expenses adalah pengeluaran umum pabrik yang tidak
berhubungan langsung dengan proses produksi, seperti biaya administrasi,
laboratorium, dan research.

General Expenses = Rp 387.374.523.827

3. Harga Jual

Dalam perkiraan penjualan diambil asumsi sebagai berikut:

1.  Harga jual produk Maleat Anhidrat tidak mengalami kenaikan harga
selama periode pengembalian modal.

2. Produksi pada tahun pertama langsung 100%.

Harga jual produk Maleat Anhidrat adalah Rp. 113.100,-/kg dan ditentukan

dengan melihat harga jual yang ada di pasaran.

4.  Analisa Keuntungan

Laba yang diperoleh sebelum pajak pertambahan nilai (PPN) yang besarnya
20% adalah sebesar Rp. 540.820.162.982,- per tahun dan laba yang diperoleh

setelah pajak sebesar Rp. 432.656.130.385,- per tahun.
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5.  Analisa Kelayakan

5.1. Return On Investment
Return On Investment adalah perkiraan keuntungan yang dapat

diperoleh setiap tahun berdasarkan kecepatan pengembalian modal yang

diinvestasikan.
ROI sebelum pajak =33,10%
ROI sesudah pajak: =26,50%

5.2. Pay Out Time (POT)

Pay Out Time adalah waktu yang dibutuhkan (dalam setahun) untuk
pengembalian modal tetap yang ditanamkan atas dasar keuntungan setiap
tahun setelah ditambah dengan penyusutan.

POT sebelum pajak = 2,32 tahun

POT sesudah pajak = 2,74 tahun
5.3. Break Event Point (BEP)

Break Event Point adalah kondisi di mana perusahaan hanya mampu
menjual (%) kapasitas produk yang dimaksud dan hasil penjualannya hanya
mampu untuk membayar biaya pengeluaran atau total annual sales sama
dengan total biaya produksi, sehingga pabrik dikatakan tidak untung maupun
tidak rugi, diperoleh BEP pada 41,25% kapasitas produksi.

5.4. Shut Down Point
Shut Down Point adalah kondisi di mana hasil penjualan produk pada

(%) kapasitas yang dimaksud hanya mampu untuk membayar Fixed Cost dan
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tidak mampu membayar pengeluaran yang lain, sehingga lebih baik pabrik

ditutup, diperoleh SDP terjadi pada 15,66% kapasitas produksi.

5.5. Discounted Cash Flow (DCFR)

Discounted Cash Flow Rate adalah sistem perhitungan tingkat suku

bunga uasaha dari suatu investasi (FCI dan working capital) selama waktu

tertentu (misal 10 tahun) yang diperoleh dari pendapatan berupa cashflow

(profit, depresiasi, finance) yang dihitung per satu tahun dengan perhitungan

bunga berganda dari tahun ke 10 ke tahun sekarang. Dengan cara trial and

error, diperoleh nilai DCFR sebesar 34,11%.

Grafik ekonomi dapat dilihat pada Gambar 4.2 dibawabh ini:
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T

Grafik Break Event Point
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Gambar 4.1 Grafik Ekonomi
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Keterangan:

Fa = Biaya tetap (fixed cost)

Va = Biaya variabel (variabel cost)

Ra = Biaya mengambang
(regulated cost)

S = Penjualan (sales)

TC = Total biaya (total cost)
BEP = Titik impas (Break Event
Point)

SDP = Shut Down Point
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KESIMPULAN

Ditinjau dari segi teknik yang meliputi pengadaan alat-alat produksi, penerapan teknologi,
bahan baku, proses produksi, hasil produksi, dan tenaga kerja maka Pabrik Maleat Anhidrat
dengan kapasitas produksi 20.000 ton/tahun menarik untuk dikaji lebih lanjut.

2. Berdasarkan evaluasi ekonomi, modal tetap Fixed Capital US $§ 25.110,2 dan Rp.
1.631.823.109.724,-. Working Capital sebesar Rp.722.477.877.978,2. Analisis Ekonomi
menunjukkan nilai ROI sebelum pajak sebesar 33,1 % dan ROI sesudah pajak sebesar 26,5
%. Nilai POT sebelum pajak adalah 2,32 tahun dan POT sesudah pajak adalah 2,74 tahun.
BEP sebesar 41,25 % kapasitas produksi, SDP sebesar 15,66% kapasitas penjualan dan DCF
sebesar 34,11 %. Dengan demikian ditinjau dari segi teknis dan ekonomi pabrik maleat
anhidrat dari n-butana dan udara dengan proses oksidasi n-butana layak untuk

dipertimbangkan dan dikaji lebih lanjut.
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LAMPIRAN
NERACA MASSA DAN NERACA PANAS
A. Neraca Massa
Neraca massa pada pabrik maleat anhidrat dari n-butana dan udara dengan proses

oksidasi n-butana dengan kapasitas 20000 kg/tahun di sajikan pada tabel berikut :

Faktor pengalih =2525,2525/105,7859 = 23,8713

1. Reaktor 01 (R-01)

Tabel 3.1 Neraca massa reaktor-01

Masuk (Kg/Jam) Keluar (Kg/Jam)
Komponen
Arus 1 Arus 2 Arus 4
N2 52003,3571 52003,3571
(6[0) 237,4148
% 15798,4882 11256,8413
CO2 1047,3981
CsHio 2076,8068 55,8661
CsHi 26,0415 26,0415
H>O 2654,0301
C4H>03 2623,7446
2102,8482 67801,8454
Total 69904,6936 69904,6936
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Masuk Keluar
Komponen massa (kg/jam) massa (kg/jam)
Arus 4 Arus 8 Arus 5 Arus 6
N2 52003,36 0,00 52003,36 0,00
CO 237,41 0,00 237,41 0,00
0)) 11256,84 0,00 11256,84 0,00
CO2 1047,40 0,00 1047,40 0,00
C4Hio 55,87 0,00 55,87 0,00
CsHiz 26,04 0,00 26,04 0,00
H>O 2654,03 0,00 2654,03 0,00
C7Hs 0,00 8395,98 0,00 8395,98
CsH120 0,00 2278,99 0,00 2281,52
C4H203 2623,74 2,53 98,49 2525,25
Total 69904,69 10677,50 67379,44 13202,75
80582,19 80582,19
3. Stripper-01 (ST-01)
Tabel 3.3 Neraca massa stripper-01
Masuk(kg/jam Keluar (kg/jam
Komponen Arf,lsg6j ) Arus 8 i )Arus 7
C7Hs 8395,9826 8395,9826
CsH120 2281,5170 2278,9918 2,5253
C4H203 2525,2525 2,5253 2522,7273
10677,4996 2525,2525
Total 13202,7522 13202,7522
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B. Neraca Panas

Neraca panas pada pabrik maleat anhidrat dari n-butana dengan proses oksidasi n-
butana dengan kapasitas 20000 ton/ tahun , dengan ketentuan diambil suhu reference 25 °C dan
nilai panas dalam satuan kJ/jam adalah sebagai berikut :

1. Reaktor 01 (R-01)
Tabel 3.4 Neraca panas pada reaktor-01

kJ/jam
Komponen
Masuk Panas generasi Keluar
Qin (Arus 1) 1888498103,88
Qin (Arus 2) 25611558436,72
Qout (Arus 4) 28960940020,98
Panas reaksi 1460883480,38
1460883480,38
Total 3520152,792 28960940020,98
2. Absorber-01 (AB-01)
Tabel 3.5 Neraca panas pada absorber-01
kj/jam
Komponen
Panas Masuk Panas Keluar
Qin (Arus 4) 1,11E+09
Qin ( Arus 8) 1,63E+08
Qout ( Arus 5) 1,02E+09
Qout ( Arus 6) 2,23E+08
Qvap -3,0E+07
Total 1,24E+09 1,24E+09

Prarancangan Pabrik Maleat Anhidrat dari N-butana dan Udara
Kapasitas 20.000 Ton/Tahun



Skripsi

3. Stripper (ST-01)

Tabel 3.6 Neraca panas pada stripper-01

Input (Kj/jam) Output (Kj/jam)
Komponen
Arus 6 Beban Reboiler Arus 7 Arus 8 Beban
Kondensor
C7Hsg 1062998610,52 0 794567306,98
Ce¢H120 354757247,39 5390599,99 797880,02 326061694,72 412780,982
CsH203 301989517,10 603018151,22 278161,09
Sub Total 1719745375,01 5390599,99 | 603816031,23 | 1120907162,79 412780,982
Total 1725135975,00 1725135975,00
4. Flaker (FL-01)
Tabel 3.7 Neraca pada flaker-01
kJ/jam
Komponen Masak Keluar
Qin (Arus 7) 234703805,05
Qout (Arus 12) 235052975,22
Panas Beban 349170,17
Total 235052975,22 235052975,22
5. Heater 01 (HE-01)
Tabel 3.8 Neraca Panas di Heater 01 (HE-01)
kJ/jam
Komponen
Panas Masuk Panas Keluar
Arus 4 (tube side) 22954319,14

Arus 3 (shell side)

22954319,14

Total

22954319,14

22954319,14
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6. Heater 02 (HE-02)

Tabel 3.9 Neraca Panas di Heater 02 (HE-02)

kJ/jam
Komponen
Panas Masuk Panas Keluar
Arus 4 (tube side) 590622,89
Arus 6 (shell side) 590622,89
Total 590622,89 590622,89
7. Heater 03 (HE-03)
Tabel 3.10 Neraca panas di Heater 03 (HE-03)
kJ/jam
Komponen
Panas masuk Panas keluar
Arus 6 (shell side) 908299,10
HiTech 908299,10
Total 908299,10 908299,10
8. Cooler 01 (CL-01)
Tabel 3.11 Neraca Energi di CL-01
kj/jam
Komponen
Masuk Keluar
Arus 7 460389,19
Cooling water 460389,19
Jumlah 460389,19 460389,19
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9. Condenser subcooler (CD-01)
Tabel 3.12 Neraca Energi di CD-01

kj/jam
Komponen
Masuk Keluar
Beban panas condensation 412780,98
Beban panas subcooling 14947,49
Cooling water 427728,47
Jumlah 427728,47 427728,47
10. Reboiler (RB-01)
Tabel 3.13 Neraca Energi di RB-01
kj/jam
Komponen
Masuk Keluar
Beban panas sensibel 6750,74
Beban panas penguapan 5383849,25
HiTech 5390599,99
Jumlah 5390599,99 5390599,99
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LAMPIRAN SPESIFIKASI ALAT PROSES

1. Spesifikasi Alat Proses

a. Reaktor
Fungsi : Mengoksidasi N-butana untuk menghasilkan Maleat Anhidrat
Jenis : Reaktor fixed bed multitube
Kondisi Operasi :
P=2atm

T =390 -403,717 °C

Diperoleh ukuran reaktor

Diameter :290,547 in = 7,38 m

Tinggi 2394278 in - =10,01466 m

Volume larutan dalam tangki  : 1,253258522 m?

Tingggi cairan :4,531588767 ft = 1,381228212 m
Shell

Diameter dalam shell (IDs) =289,9184 in= 7,364 m
Diameter luar shell (ODs) =290,547in =738 m
Tebal shell =0,3143in  =0,007984 m
Jarak baffle = 57,98368 in=1,473 m
Tube

Diameter dalam tube (IDy) =2,067 in =0,0525018 m
Diameter luar tube (ODx) =2,38in =0,060452 m
Tebal pipa =0,145 in =0,0037 m
Jumlah pipa =6100

Clearance (C) =0,595 in =0,015113 m
Pitch (PT) =2,975 in =0,075565 m
Pass (n) =1

b. Absorber (AB-01)
Fungsi : Menyerap C4H>O3 sebanyak 2623,74457 kg/jam dari gas keluar
reaktor, kemudian diumpankan ke stripper

Jenis . Packed coloumn
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Kondisi Operasi :
P=1,9701 — 1,946 atm
T=37,2-40°C

Desain Absorber

Jenis packing : 3in, Intalox Saddles
Diameter : 1,829 m
Diameter luar pipa, Od 20,1143 m
Diameter dalam pipa, Id 20,1023 m
Tinggi Ruang Kosong bawah :4,2763 m
Tinggi isian 14,4 m
Tinggi Ruang Kosong atas o1 m
Tinggi menara : 11,6763 m
Tebal dinding :0,00476 m

c. Stripper (ST-01)

Fungsi
99,9%
Jenis
Kondisi Operasi :
P=1-1,02 atm
T=112,8-202,6 °C
Diperoleh desain stripper

Nilai Recovery Maleat Anhidrat
Kondisi operasi atas

Kondisi operasi umpan
Kondisi operasi bawah

Beban Panas Kondensor (Qy)
Beban Panas Reboiler (Qs+Qv)
Jumlah plate minimum

Jumlah plate ideal

Effisiensi plate

Jumlah plate aktual

Kecepatan uap maksimum (Uy)
Kecepatan operasi uap

: Memisahkan C4H>O3 sebagai hasil bawah stripper dengan kemurnian

: Sieve Trays Plate Stripper Tower

:99,9%
:P=1latmdanT=112,8 °C
:P=1latmdan T=119,7°C
:P=1,02 atm dan T =202,6 °C
:412780,982 kJ/jam

: 5390599,992 kJ/jam

16

114

1 45%

132

: 1,16265 m/detik

: 80% kecepatan uap maksimum

Prarancangan Pabrik Maleat Ahidrat dari n-butana dan udara dengan Proses Oksidasi

Kapasitas 20.000 Ton/Tahun



Skripsi

Luas penampang tray (Ac)
Diameter menara standart
Tinggi penyangga
Tinggi ruang kosong atas
Tinggi ruang kosong bawah
Tinggi tray
Tinggi total menara ST-01
Panjang weir
Tinggi weir
Luas lubang perforated total (An)
Pressure drop total

d. Flaker-01 (FL-01)

Fungsi

:1,6526 m?

16 ft=1,8288 m
:2m

:1m

20,9042 m

: 13,6780 m

0 17,5821 m
11,2632 m
:3in=0,0762 m
:0,0826 m?
10,0206 atm

: Mendinginkan Hasil Bawah Menara Stripper dari suhu 100°C menjadi

suhu 35 °C dan sekaligus merubah fase dari fase cair ke fase padat

Jenis : Coolong drum flaker

Kondisi Operasi :
P=1-1,02 atm
T=112,8-202,6 °C

Diperoleh desain stripper

Diameter =2m
Panjang =45m
Solid Area = 30,9958 m?
Death Area =1,8233 m?
Total Area =32,8191 m?

Tebal padatan =5,001 mm

Rotation per hour (rph) =5 rph
2. Spesifikasi Alat Kecil

a. Tanki 01 (T-01)

Fungsi : Menampung CsHio dan CsHi2 untuk waktu 10 hari.

Jenis : Above-Ground Horizontal Cylindrical Carbon Steel Tank
Lama penyimpanan  : 10 hari

Bahan = Baja karbon A285

Jumlah tangki =5
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Diameter luar vessel, ODs =2,766 m
Diameter dalam vessel, 1D; =2,750 m
Panjang vessel overall, L =10,638 m
Kapasitas Nominal = 60000 liter
Tekanan Operasi =2,9587 atm
Tebal vessel, ts =(,00800 m
Tebal tutup vessel, tn =(,00596 m
OA (Panjang Tutup Tangki) =1,3958 m
Suhu Operasi =30 °C
b. Kompresor (CP-01)

Tugas : Menekan udara dari tekanan 1 atm sampai 2 atm
Jenis alat : Kompresor Sentrifugal
Tipe : Single stage

Suhu Inlet :30°C

Suhu Outlet 196,23 °C

Tekanan Inlet : 1 atm

Tekanan Outlet : 2 atm

Kapasitas : 58476,641 m*/jam

Rasio Kompresi 12

Brake Horsepower :2300,5884 hp

Bahan Konstruksi : Carbon Steels SA-167 tipe 321.

c¢. Pompa 01 (P-01)
Tugas : Memompa bahan baku n-butana dari tangki unit pembelian ke tangka

penyimpan T-01.

Jenis alat : Pompa sentrifugal
Kapasitas pompa =0,0267 m*/s
Head pompa =7,6016 m

Jumlah stage =1

Jumlah suction =1

NPSH =32,5287 m
Kecepatan putar = 1500 rotasi/menit
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Kecepatan spesifik = 149,23 rad/s
Motor standar = motor induksi dengan daya 3 hp

d. Pompa 02 (P-02)

Tugas : Memompa fluida dari accumulator ke absorber.
Jenis alat : Pompa sentrifugal

Kapasitas pompa =0,003521 m*/s

Head pompa =24,6016 m

Jumlah stage =1

Jumlah suction =1

NPSH =11,51 m

Kecepatan putar = 3000 rotasi/menit

Kecepatan spesifik =298.451 rad/s

Motor standar = motor induksi dengan daya 2 hp

e. Pompa 03 (P-03)

Tugas : Memompa fluida dari absorber ke stripper.
Jenis alat : Pompa sentrifugal

Kapasitas pompa =0,00405 m®/s

Head pompa =3,1850 m

Jumlah stage =1

Jumlah suction =1

NPSH =26,25m

Kecepatan putar = 1000 rotasi/menit

Kecepatan spesifik =99,4838 rad/s

Motor standar = motor induksi dengan daya 0,5 hp

f. Pompa 04 (P-04)

Tugas : Memompa Fluida dari reboiler ke flaker
Jenis alat : Pompa sentrifugal

Kapasitas pompa =0,00064 m>/s

Head pompa =4,56954 m

Jumlah stage =1

Jumlah suction =1
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NPSH =0,081 m

Kecepatan putar = 1500 rotasi/menit

Kecepatan spesifik = 149,226 rad/s

Motor standar = motor induksi dengan daya 0,5 hp

g. Heater-01 (HE-01)

Fungsi : Memanaskan umpan masuk reaktor menggunakan gas keluar reaktor.
Jenis : Shell & Tube 1-2

Q Fluida panas = 22.954.319,14 kJ/jam

Q Fluida dingin = 22.954.319,57 kJ/jam

Spesifikasi alat :

Tube

Diameter luar tube, OD =0,01905 m
Diameter dalam fube, 1D =0,0165608 m
Panjang tube, L =16 ft =4,8768 m
Jumlah tube =1918
Susunan = triangular pitch 15/16 in
Pass =2

Shell

Diameter dalam shell, ID; =1,1430 m
Pitch, PT =0,0238 m
Pass =1

Suhu Fluida Panas

Suhu masuk, Tin =403,717 °C
Suhu keluar, Tout =105,734°C
Suhu Fluida Dingin

Suhu masuk, T} =87,41 °C
Suhu keluar, T> =390 °C
Koefesien Perpindahan Panas

h; =936,273 kJ/jam.m?.K
hio =813,933  kJ/jamm?K
ho =2764,43  kJ/jam.m?K
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Uc =6287,96  kJ/jam.m?K
Up =2713,90  kJ/jam.m2K
Rpterhitung  =0,000754 m2K/W
Rpminimum =0,000704 m>K/W

Pressure Drop

Pressure Drop tube, APy =0,0192 atm

Pressure Drop shell, AP =0,0469 atm

h. Heater-02 (HE-02)

Fungsi : Memanaskan umpan masuk stripper menggunakan gas keluar reaktor.
Jenis : Shell & Tube 1-4

Q Fluida panas = 590.622,88719 kJ/jam
Q Fluida dingin = 590.622,88719 kJ/jam
Spesifikasi alat :

Tube

Diameter luar tube, OD =0,01905 m
Diameter dalam tube, 1D, =0,01656 m

Panjang tube, L =16 ft =4,8768 m
Jumlah tube =1128

Susunan = triangular pitch 1 in
Pass =4

Shell

Diameter dalam shell, IDs =0,9906 m

Pitch, PT =0,0254 m

Pass =1

Suhu Fluida Panas

Suhu masuk, Tin =105,734 °C

Suhu keluar, Tout =40 °C

Suhu Fluida Dingin

Suhu masuk, T = 38,7 °C

Suhu keluar, T> =72,574 °C

Koefesien Perpindahan Panas
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h; =1507,168  kJ/jam.m?K
hio =1310,232  kJ/jam.m?K
ho =525,0114  kJ/jam.m?K
Uc =3748,205  kJ/jam.m?K
Up =219,794  kJ/jam.m?K

Rpterhitung  =0,015419 m?K/W
Rpminimum  =0,000528 m2K/W

Pressure Drop

Pressure Drop tube, APy =0,0382 atm

Pressure Drop shell, AP =0,0548 atm

i. Heater-03 (HE-03)

Fungsi : Memanaskan umpan masuk stripper menggunakan HiTech dari reaktor.
Jenis : Shell & Tube 1-4

Q Fluida panas = 908.299,09996 kJ/jam
Q Fluida dingin = 908.299,09996 kJ/jam
Spesifikasi alat :

Tube

Diameter luar rube, ODy =0,01905 m
Diameter dalam tube, 1D, =0,01656 m

Panjang tube, L =16 ft =4,8768 m
Jumlah tube =178

Susunan = triangular pitch 1 in
Pass =4

Shell

Diameter dalam shell, ID; =0,43815m

Pitch, PT =0,0254 m

Pass =1

Suhu Fluida Panas

Suhu masuk, Ti, =250°C

Suhu keluar, Tout =200 °C

Suhu Fluida Dingin
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Suhu masuk, T =72,574 °C

Suhu keluar, T> =119,7 °C
Koefesien Perpindahan Panas

hj =28053,42  kJ/jam.m?>K
hio =24387,77  kJ/jam.m?K
ho =1066,433  kJ/jam.m?K
Uc =10217,53  kJ/jam.m?>K
Up =137,7819  kJ/jam.m>K

Rpterhitung ~ =0,025776 m?K/W
Rpminimum =0,000352 m2K/W

Pressure Drop

Pressure Drop tube, APy =0,0673 atm

Pressure Drop shell, AP =0,1260 atm

j- Cooler (CL-01)

Fungsi : Mendinginkan umpan masuk flaker menggunakan air pendingin.
Jenis : Double pipe Q Fluida panas = 908.299,09996 kJ/jam
Spesifikasi alat :

1ds : 0,052578 m

jumlah pipa : 5

panjang : 3,6576 m

luas perpindahan kalor standart : 4,6564525 m2

beban panas : 460452,89 kj/jam

media pendingin

jenis : air

suhu masuk : 30 C

suhu keluar : 40 C
massa steam yg diperlukan : 10999 kg/jam

koefisien perpindahan panas

ho : 8,5065 Kj/m2sK
hio: 0 Kjm2sK
uc: 6,902733367 Kj/m2 s K
ud : 0,25 Kj/m2sK
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Rd terhitung : 3,855129853 m2 s K/kj
Rd minimum : 0,529 m2 s K/kj
Pressure drop anulus : 0,046490985 atm
pressure drop pipa : 0,00547767 atm

k. Reboiler (Rb-01)
Tugas : Menguapkan sebagian cairan yang berasal dari dasar menara stripper ST-01
Jenis  : Kettle Reboiler

Spesifikasi alat :

Tube

Diameter luar tube, OD =0,0191 m

Diameter dalam fube, 1D =0,0148 m

Panjang tube, L =16 ft =4,8768 m
Jumlah tube =313

Pass tabung, np =

Shell
Diameter selongsong, IDs =23,25inx[ 0,0254 m/in ] = 0,5906 m
Pitch =1in=0,0254 m
_ kJj
ho =24610,21 yp—
. _ kJ
hio = 10,00 m2.detik.K
_ kJj
Uc =7,11068 m2.detik.K
_ kJj
Ud =0,31180 m2.detik.K
Z .
Rdierhitung = 5,47490 %j“”
_ m?2.detik.K
Rdminimum - 0,52900 k—]
APtselongsong = O baI‘ = O atm
APtiabung =0,31176 bar =0,30768 atm

I. Condensor (CD-01)
Tugas : Mengembunkan uap yang keluar puncak menara stripper (ST-01)

Jenis 2 Shell & tube
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Spesifikasi alat :

Tube

Diameter luar tube, OD =0,0191 m

Diameter dalam tube, 1D, =0,0148 m

Panjang tube, L =6 ft =1,8288 m
Jumlah tube =166

Pass tabung, np =4

Shell

Diameter selongsong, IDs =17,25in=0,4328 m
Pitch =1in=0,0254 m

ho 009535  ——J—

hio —48155  —J—

Uc =0,09338  ——2—

ud =00816  ——2—

Rdwning ~ =1,5505 ~ Zoaed

Rdmnimm  =0,52900  ZoAel

APtselongsong =0,3364 atm

APtiabung =0,0025265 atm

m. Accumulator (AC-01)

Fungsi : Menampung sementara hasil embunan dari CD-01.
Jenis : Tangki Silinder Horisontal

Kondisi Operasi :

Tekanan Operasi : 1,3364 atm

Suhu Operasi :310,2K :372°C

Desain alat :

Volume tangki =13,5314 m?

Jumlah tangki =1

Diameter tangki =2 m
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Panjang tangki =6,7555m
n. Silo 01 (SL-01)
Tugas : Menyimpan produk curah maleat anhidrid pada suhu penyimpanan 30°C dan

tekanan 1 atm dengan waktu tinggal 14 hari

Jenis  :Silo menara silinder vertical dengan bagian bawah cone.
Kapasitas untuk waktu tinggal = 14 hari

Dimensi :

Diameter 1 8,885 m

Tinggi 217,77 m

Tebal shell 10,875 1n

Tebal head :0,751n

Tebal bottom : 1,00 in

Bahan Konstruksi :

Carbon Steels SA-167 tipe 321.

0. Belt conveyor 01 (BE-01)

Fungsi : Memindahkan Maleat Anhydrit dari Flaker menuju Silo
Jenis  : Troughed belt conveyor with rolls of equal length

Laju Umpan : 2525,2526 kg/jam

Jenis : Trough Belt Conveyor

Kapasitas maximum= 32 ton/jam

Belt

width =14 in

Trought width =91in

Skirt seal =21in

Belt speed =100 ft/min

Panjang =16,5303 ft =5,0384 m
Sudut elevasi =11,4

Power =5hp

p- Bucket elevator 01 (BE-01)
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Fungsi : Memindahkan Maleat Anhydrit dari Flaker menuju Silo
Jenis BC : Bucket elevator (centrifugal — discharge spaced bucked)
Kapasitas max = 14 ton/jam

Lebar belt =71n

Kecepatan =43 rpm

Ketinggian max =75 ft

Daya penggerak =2,1hp

q. Pressure reducer valve (PRV-01)

Fungsi : Menurunkan tekanan dari 2,97 atm 2 atm

Jenis BC : Pressure Reducer Valve.

Suhu masuk :30°C
Tekanan masuk : 2,9587 atm
Suhu keluar :-8,4°C

Tekanan keluar : 2,0 atm

3. Spesifikasi Alat Utilitas
a. Bak pengendap awal (BU-01)

Fungsi : Mengendapkan kotoran kasar yang terbawa oleh air sungai komering (anak
sungai musi).

Jenis  : Bak Persegi Panjang dengan Dasar Bidang Miring

Volume liquid, V) 168 m’

Volume bak, Vp: 82 m’

Kedalaman bak, Hy, 12 m

Panjang bak, Ly 16 m

Lebar bak, Wy 16 m

Bahan konstruksi : Beton bertulang
Jumlah 01 unit

b. Bak pencampur cepat (BU-02)

Fungsi : Mencampurkan tawas sebagai bahan kimia penggumpal
Jenis  : Silinder tegak dengan pengaduk

Volume liquid, V) 20,0452 m?
Volume bak, Vy: 0,0542 m?
Tinggi tangki, Hy 20,4102 m

Diameter tangki, Dy 10,4102 m
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Jenis pengaduk : Pengaduk turbin
Daya pengaduk : 0,5 HP
c. Clarifier

Fungsi : Menggumpalkan dan mengendapkan koloid-koloid dalam air olahan

Jenis  : Circular Clarifiers

Volume, Vi =14 m?
Volume, Vi =16 m?
Diameter, Dx =3,16 m
Tinggi silinder =1,58 m
Tinggi kerucut =1,5 m

d. Sand Filter (SF-01)

Fungsi : Menyaring kotoran-kotoran yang masih terbawa air dari clarifier
Tipe : Bak persegi panjang.
Kondisi Operasi :
Tekanan : 1 atm
Temperatur : 30 °C
Dimensi :
Tinggi :1,2m
Panjang :0,65m

e. Bak Air Bersih (BU-04)
Fungsi : Menampung air bersih dari pengolahan selama 12 jam.

Jenis  : Bak Persegi Panjang.

Suhu Operasi :30C

Tekanan Operasi : 1 atm

Waktu : tinggal

Bahan : Beton bertulang

Dimensi Bak

Volume liquid, V) 130 m?
Volume bak, Vy (35 m’
Kedalaman bak, Hy, 12 m
Panjang bak, Ly 1421 m
Lebar bak, Wy, 2421 m

f. Tangki kloranisasi (TC-01)
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Fungsi : Tempat menampung gas Cl, untuk membunuh mikroorganisme patogen,
menghilangkan bau dan rasa tidak enak pada air sehingga air dapat

digunakan untuk keperluan sanitasi.

Jenis  : Tangki silinder vertikal berisi gas Cl, dengan sistem injeksi otomatis untuk 1
tahun

Jumlah alat =1

Suhu Operasi =30C

Tekanan Operasi =1 atm

Volume, Vi =1,40 m?

Volume tangki, Vi =1,68 m?

Diameter, D =1,29 m

Tinggi silinder =1,29 m

Gas Cl2 dibutuhkan = 6,09 kg/tahun

Bahan konstruksi = Baja Karbon A285

g. Bak air sanitasi (BU-05)

Fungsi : Menampung air untuk karyawan, poliklinik, kantin, masjid dan pusdiklat

Jenis  : Bak persegi panjang
Jumlah alat =1
Suhu Operasi =30C
Tekanan Operasi =1 atm

Dimensi alat:

Volume liquid, Vi 234 m
Volume bak, Vp: 40 m’
Kedalaman bak, Hy, 12 m

Panjang bak, Ly 14,48 m

Lebar bak, Wy 14,48 m

Bahan konstruksi : Beton bertulang
Jumlah 01 unit
Luas permukaan : 61,589 m?
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h. Cooling Tower (CT-01)
Fungsi : Mendinginkan kembali air pendingin yang berasal dari alat penukar panas

Jenis : Induced draft fan

Jumlah air make up =409,975 kg/jam
Jumlah alat =1

Power fan = 31,8 HP
Motor standar NEMA =40HP

Dimensi alat:

Luas penampang, A = 6,7029 m?

Panjang, P =2,59m
Lebar, L =2,559m
Tinggi, H =8m

i. Generator (GU-01)
Fungsi : Membangkitkan listrik sebagai cadangan listrik

Jenis : Generator bahan bakar diesel oil
daya =1979,23 kW
Kebutuhan bahan bakar =518.400.000 kJ/tahun

j- Kompresor utilitas (K-01)

Fungsi : Menekan udara dari tekanan 1 atm sampai 4 atm

Jenis  : Kompresor sentrifugal
Tipe : Single stage
Suhu Inlet :30°C

Suhu Outlet :176,5 °C
Tekanan Inlet : 1 atm
Tekanan Outlet 4 atm

Rasio Kompresi 02

Brake Horsepower : 7,5 hp
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k. Tangki udara tekan (TU-01)

Fungsi : Menampung udara tekan selama 2 jam.

Jenis  : Tangki silinder horizontal

Kecepatan mol udara = 3,14 kmol / jam
Tekanan =4 atm

Volume tangki, Vi =39,52 m?
Inside Shell Diameter (1Ds) :2,75m

Overall Length (L) :7,238m

Bahan konstruksi : Baja karbon

1. Tangki silika (TS-01)

Fungsi : Menghilangkan uap air yang masih terkandung di dalam udara.
Jenis : Tangki silinder tegak.

Bahan = baja karbon

Jumlah alat =2

Dimensi =2,59m

Tinggi =2,59m

Volume Tangki =13,65m’

Masa silika = 13655 kg silika

m. Tangki bahan bakar generator (TD-01)

Fungsi : Menyimpan bahan bakar solar selama 30 hari.
Jenis : Tangki Silinder Tegak

Bahan = Baja karbon A285

Jumlah Tangki =1

Diameter, D =1,1808 m

Volume tangki =1,2930 m*

Tinggi, H =1,1808 m

r. Pompa utilitas 01 (PU-01)

Tugas : Memompa air dari sungai komering menuju BU-01
Jenis alat : Pompa sentrifugal

Kapasitas pompa =12,53 gall/menit

Head pompa =17,92 m
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NPSH =6,6 m
Kecepatan spesifik = 1,593 rad/s
Motor standar = motor induksi dengan daya 1 hp

s. Pompa utilitas 02 (PU-02)

Tugas : Memompa air dari bak pengendap awal menuju BU-02
Jenis alat : Pompa sentrifugal

Kapasitas pompa =11,94 gall/menit

Head pompa =2,58 m

NPSH =341m

Kecepatan spesifik = 10,78 rad/s

Motor standar = motor induksi dengan daya 0,5 hp

t. Pompa utilitas 03 (PU-03)

Tugas : Memompa air dari klarifier menuju SF-01
Jenis alat : Pompa sentrifugal

Kapasitas pompa =11,37 gall/menit

Head pompa =1,5 m

NPSH =297m

Kecepatan spesifik = 18,15 rad/s

Motor standar = motor induksi dengan daya 0,5 hp

u. Pompa utilitas 04 (PU-04)

Tugas : Memompa air dari sand filter menuju BU-04
Jenis alat : Pompa sentrifugal

Kapasitas pompa =10,83 gall/menit

Head pompa =0,5 m

NPSH =4 m

Kecepatan spesifik = 58,77 rad/s

Motor standar = motor induksi dengan daya 0,5 hp

v. Pompa utilitas 05 (PU-05)
Tugas : Memompa air dari bersih menuju BU-05,CT-01,air hidran, air
servis, air taman dan air bengkel.

Jenis alat : Pompa sentrifugal

Prarancangan Pabrik Maleat Ahidrat dari n-butana dan udara dengan Proses Oksidasi
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Kapasitas pompa =10,31 gall/menit

Head pompa =5,39 m

NPSH =4,05 m

Kecepatan spesifik =4,8031 rad/s

Motor standar = motor induksi dengan daya 0,5 hp

w. Pompa utilitas 06 (PU-06)

Tugas : Memompa air dari cooling tower melewati alat proses
Jenis alat : Pompa sentrifugal

Kapasitas pompa =92,24 gall/menit

Head pompa =79 m

NPSH =329 m

Kecepatan spesifik =9,7952 rad/s

Motor standar = motor induksi dengan daya 2 hp
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1. Diagram Alir Kuantitatif
Masuk = Keluar Arus(1+2+4+6+10) = Arus(4+5+6+7+8) 233594,3327 =233594,3327
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2. Diagram Alir Kualitatif

IMAGHAR ALTR KOALITA TN

(Niksmun dov, Skl
'JI IEL |
. e a ‘Tekaxn =123  cbr Ty win -1 bt
Taman =185  atw shm  =ILE oW P, saag o
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5 1o ) LR
v ﬂ Tak=nzn =1 IHI
¥ ] S =lze T
=
Frea =1 eopir Rl
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] J !
LY " A \._I_g-
Tekanan =32 wmm | Tekanan =103 m
Suhu -GT41 i + Suhu -1 oC
SN 3
M-BLtang | | 1 | —11 ‘_.
R - Tekanan - 1,97 otm Tekanan =1 atm
[ — - = =
Sl —mq Suhu an L Suhu 1137
Udara 2
Tokmnan =2 atm
Zyhu =5G,23 T
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Tabel 2.1 Spesifikasi Alat Proses

LAMPIRAN SPESTFIKASI ALAT-ALAT PROSES

Kode : T . Bahan Harga
Nama Alat Alat Fungsi P (atm) °0) Jenis Kontruksi Ukuran Jumlah (US $)
Mereaksikan n-
390 - Carbon D=7,38m 856.742,00
Reaktor-01 R-01 butana dan udara 2 403.7 FBM steel H=10,01 m 1
Stainless
Menyerap maleat 37,2 - steel SA D=1,83m 17.080,00
Absorber-01 | AB-01 dengan toluena 1,97 40 PC 167 H=1168 m 1
grade 3
Meningkatkan
kemurnian maleat 1238 Carbon D=1,83m 31.232.00
Stripper-01 ST-01 anhidrat ! 5 0_2 1 TC steel H=17,58m ! o
Menghasilkan } _ 348.434,00
Flaker-01 FL-01 padatan maleat 1 35 CD Carbon D . 2m 1
Tabel 2.2 Alat Penyimpanan
Kode . o . Bahan Harga
Nama Alat Alat Fungsi P (atm) | T (°C) Jenis Kontruksi Ukuran | Jumlah (US $)
Menyimpan n- HO‘ng:ltal Baja D=2,77Tm
Tangki-01 | T-01 | butana cair 99% 1 30 orispherical | Kabon | L=1064 5 197.898,00
Sel 10 hari
clama 10 harl dished head | %% m
Menyimpan Silinder Baj =
. ja D =8,89m
Silo-01 | SL-01 | getiedt Anhydnc I 30 | vertikal dengan | Karbon | H=17,77 | 1 72.488,00
" hari atas tertutup SA167 m

Prarancangan Pabrik Maleat Anhidrat dari n-butana dan udara dengan proses oksidasi n-butana
Kapasitas 20.000 Ton/Tahun



Skripsi

dan bagian
bawah conis
Menampung Horizontal Baja
Accumulator | ACC-01 | Sememtarahasil -y 330 |35 50 | vessel Karbon | D~ Lsm 8.450
embunan dari CD- torispherical SA167 L=45m
01 dished head
2.3 Spesifikasi Heat Exchanger
Ukuran Har
ga
Nama Alat Kode Fungsi Jenis A (ft?) (US $)
Alat Shell Tube
u
Memanaskan umpan e OD =0,75 in
Heater-01 | HE-O1 | masuk reaktor dari 87,41 S?elé & 5752,3 ID=45in ID = 0,625 in 76.860
°C menjadi 390 °C ube Nt = 1918
Memanaskan umpan OD =0,75 in
Heater-02 | HE-02 | masuk stripper dari 38,7 S }}elli & 2393,8 ID =39 in ID = 0,625 in 44.835
°C menjadi 72,574 °C ube Nt = 762,1478
Memanaskan umpan .
. . OD=0,751n
Heater-03 | HE-03 | ,Tasukstrpperdari ) Shell & | 56 ID= 17,25 in ID = 0,652 in 22.418
72,574 °C menjadi 119,7 Tube Nt =178
OC -
Menguapkatl)l sebalgilan. Sholl & OD = 0,75in
Reboiler-01 | RB-Q] | €l yang oerasa dafl 984,2 ID =23,25 in ID = 0,652 in 37.134
menara stripper dari Tube _
202,1°C menjadi 202,6°C Nt =313
Mengembunkan hasil OD=0,75in
Condensor | 1y 1 | keluaran atas stripper dari | 7€/ € | 18,1 ID=17.25 ID = 0,58 in 9.895
-01 112,8°C menjadi 37,20C | ube Nt =15
Mendinginkan produk Double OD =2,38in OD =1,66 in
Cooler-01 | CL-01 | stripper dari 202.8°C | 7 50,12 ID = 2,07 in ID = 1,38 in 1.668
menjadi 100 °C e L=12f Hairpin = 5
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Tabel 2.4 Spesifikasi Alat Transport Bahan

Kode . . . . Daya Motor Harga
Nama Alat Fungsi Jenis Q (kg/jam) | Panjang (m) (HP) (US $)
Mengangkut maleat
Belt BC- anhydride menuju Trough Belt 7.046
Conveyor-01 01 bucket elevator sebelum Conveyor 2525,2526 502 >
diumpankan ke silo
) Mengangkut produk Continious
Bucket BE maleat anhydrid menuju Bucket 2525,2526 17,8 2,1 7.686
Elevator-01 01 :
ke silo Elevator
Tabel 2.5 Spesifikasi Pompa Proses
Kode : Q : Bahan Head Daya Harga
Nama Alat Alat Fungsi (m3/jam) Jenis kontruksi Pump (HP) (US'$)
Memompa cairan
bahan baku n-butana . 8.967,00
Pompa-01 P-01 dari truk ke tangki 96 sentrifugal Iron 3,04 3
penyimpanan-01
Memompa cairan
Pompa-02 | P-02 | dari accumulator ke 12,67 | sentrifugal Iron 24,6016 2 2.882,25
absorber
Memompa cairan
Pompa-03 P-03 dari absorber ke 14,58 sentrifugal Iron 3,18 0,5 3.202,50
stripper
Memompa cairan . 2.049,60
Pompa-04 P-04 dari reboiler ke flaker 2,289 sentrifugal Iron 4,56 0,5
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Nama Kode Fungsi Jeni Jumlah Bahan Dimensi Hargs
Alat unes enis 4 kontruksi ens (UD $)
Mengendapkan Bak beton P=6m
Bak Pengendap | BU-01 | lumpur dan kotoran 1 Beton bertulang L=6m 6.268,95
: . . rectangular _
air sungai komering T=2m
Mencampurkan tawas silinder .
Bak Pencampur : . Baja Karbon D =0,4102 m 641,00
Cepat BU-02 | sebagai bahan kimia dengan 1 A285 T=04102m
penggumpal pengaduk
Mengendapkan dan Silinder _
menggumpalkan ertikal Baja Karbon D=3,16m
Clarifier BU-03 1Ssuinp v 1 J HI=1,58m 109.800,00
koloid-koloid dalam dengan A285 _
. . H2=1,5m
air olahan bawah conis
iiigi’:;lnfnkoﬁzz?ﬂ Bak beton P=0,65m
Tangki sand filter| SF-01 yang 1 Beton bertulang L=0,65m 20.790,00
terbawa air olahan rectangular _
s . T=1,22m
dari clarifier
b rlvilﬁnaf[n{);;nﬁl airl ; Bak beton P=42Im
Bak Air Bersih | BU-04 | DS sete cla berbentuk 1 Beton Bertulang L=421m 3086,41
primary treatment ersegi T=2m
utility process PEses
Tangki
Tangki Gas TC-01 Tempat menampung Silem;ilfr 1 Baja Karbon D=129m 641,00
Klorin gas Cl, & A285 H=129m
vertikal
M . tasi Bak beton P=8,16 m
Bak Air Sanitasi | BU-05 enampunsg ait SaAitast |y o pentuk 1 Beton Bertulang L=272m 3865,02
yang sudah diklorinasi .
persegi H=2m
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Tangki 2.6 Alat Utilitas (lanjutan)

Nama Kode F : Jeni Tumlah Bahan Di . Harga
Alat ungsi enis umla Kontruksi imensi (US'$)
Mendinginkan kembali Induced Beton bertulan P=2,59m
Cooling Tower | CT-01 | air pendingin dari alat J 1 dan bai b & L=259m 2.882.250,00
penukar panas raft fan an baja carbon T=8m
Kompressor Menaikkan tekanan Kompressor P1=1 atm
Ud KU-01 udara dari 1 atm Fuoal 1 Carbon stell Py —4 60.815,00
ara menjadi 4 atm sentrifuga =4 atm
Menghilakngkan uap Tangki _
Tangki Silika | TS-01 | airyang terkandung | silinder i Carbon stell - 22’55991m 59.651,77
dalam udara tekan vertikal =4 m
. Tangki _
Tangki udara TU-01 Menampung udara silinder 1 Carbon stell D_— 3,3m 31.241,00
tekan tekan . L=9,9m
horizontal
. Tangki .
L Menyimpan cadangan s Baja Karbon D =1,1808 m 70.821,00
Tangki diesel TD-01 bahan bakar generator sﬂm.der I A285 H=1,1808 m
vertikal ’
. o Generator
Generator | GU-01 | Membangkitkanlistrik | o paar |1 Carbonstell | P=2500kvA | 915.000,00
sebagai cadangan listrik . )
diesel oil
Menaikan tekanan . P1=1atm 1.525.000,00
Kompresor CP-01 udara hingga 2 atm Sentrifugal 1 Carbon stell P2 =2 atm
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Tabel 2.7 Spesifikasi Pompa Utilitas

Narma Kode Funesi Q Jenis Bahan Head Daya Harga
Alat & (liter/jam) kontruksi Pump (ft) (HP) (US'$)
Pompa Mengal.lrkan atr . Commercial 1.409.00
Utilitas.01 | PU-01 sungai ke bak 2846 sentrifugal stell 4,43 1 Y7
pengendap
Mengalirkan air
Pompa dari bak . Commercial
Uity | PU-02 | peneendap ke bak | 2711 | sentrifugal e 0,1916 0,5 1.345,00
penggumpal
Mengalirkan air
Pompa dari klarifier (BU- . Commercial i
Utlias-03 | PU0 | 03y menvjusana | 2582 | senuifugal | "0 6,5616 05 | 180
filter (SF-01)
Pompa Mgngalirkan air . Commercial 1.313.00
o PU-04 dari sand filter ke 2459 sentrifugal 2,9584 0,5 219,
Utilitas-04 . . stell
bak air bersih
Mengalirkan air
dari bak air bersih
Pompa menuju bak air Commercial 1.313.00
. PU-05 | sanitasi, air hidran, 2342 sentrifugal 18,8051 0,5 D10
Utilitas-05 . L stell
air servis, air
taman, air bengkel
dan cooling tower
Mengalirkan air
dari bak basin
Pompa cooling tower ke Commercial 3.138.00
o PU-06 media-media 20950 sentrifugal 26,6896 3 120,
Utilitas-06 stell

pendingin dan
kembali ke bagian
atas cooling tower
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PROCESS ENGINEERING FLOW DIAGRAM
PRA RANCANGAN PABRIK MALEAT ANHIDRAT DARTI N-BUTANA DAN LUDARA
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UTILITAS

UNIT PENGOLAHAN AIR PABRIK MALEAT ANHIDRAT

i

EETE

[

EFS kplam

[

legam

cl

Gambar 3.1 Unit pengolahan air pabrik maleat anhidrat
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Gambar 4.1 Struktur Organisasi Perusahaan
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Lampiran Reaktor (R-01)

REAKTOR
(R-01)
Tugas : Mengoksidasi butana untuk menghasilkan produk maleat anhidrat
Jenis : Reaktor fixed bed multitube
. Produlk
F. 'F =

== = g . HiTec

—-"'—I"; |

HiTec '-._-_ j

=
f

Reaktan

Reaksi:

1. Sintesis Maleat Anhydrat dari oksidasi butana

CsHio+3,50, —> C4H203 + 4 H20 atau A+35B—>C+4D
2. Sintesis karbon dioksida dari oksidasi butana

C4Hio + 6,5 O — 4CO; + 5 H2O atau A+65B—4E +5D
3. Sintesis karbon monoksida dari oksidasi butana

CsHio+4,5 O, —>4CO + 5 H,0O atau A+45B—>4F +5D



Kondisi operasi:

Tekanan =

Suhu

2 atm

390-403,717 °C

Data Komponen dalam Reaktor

Tabel 1. Laju alir massa masuk reaktor

Mol Massa
Komponen BM (Kmol/Jam) (Kg/Jam)
N2 28 2010.11981 56283.35467
02 32 534.3356456 17098.74066
C4Hio 58 38.75401386 2247.732804
CsHiz 72 0.391454685 28.18473735
Total 2583.600924 75658.01287

Tabel 2. Kapasitas panas (J/mol.K)

Lampiran Reaktor (R-01)

Komponen A B C D E

N2 29.342 -3.5395E-03 1.0076E-05 | -4.31160E-09 | 2.5935E-13
CO 29.556 -6.5807E-03 2.0130E-05 | -1.2227E-08 | 2.2617E-12
02 29.526 -8.8999E-03 3.8083E-05 | -3.2629E-08 | 8.8607E-12
CO, 27.437 4.2315E-02 -1.9555E-05 3.9968E-09 | -2.9872E-13
CsHio 20.056 2.8153E-01 -1.3143E-05 | -9.4571E-08 | 3.4149E-11
CsHiz 26.671 3.2324E-01 4.2820E-05 | -1.6639E-07 | 5.6036E-11
H,O 33.933 -8.4186E-03 2.9906E-05 | -1.7825E-08 | 3.6934E-12
C4H20s -72.015 1.0423E+00 -1.8716E-03 1.6527E-06 | -5.5647E-10

Persamaan yang digunakan: Cp = A + BT + CT?> + DT* + ET*

Sumber: Carl .L Yaws,1999, “Chemical Properties Handbook”, Mc. Graw Hill, New York, Hal
30-55



Lampiran Reaktor (R-01)

Tabel 3. Viskositas (kg/m.s)

Komponen A B C

N> 42.606 4.7500E-01 |  -9.8800E-05
Co 23.811 5.3944E-01 |  -1.5411E-04
0; 44.244 5.6200E-01 |  -1.1300E-04
CO, 11.811 4.9838E-01 |  -1.0851E-04
CsHio 4.9462 2.9000E-01 6.9665E-05
CsHi -3.202 2.6746E-01 |  -6.6178E-05
H,O -36.826 4.2900E-01 |  -1.6200E-05
C4H,05 11.219 2.9181E-01 1.0579E-05

Persamaan yang digunakan: n = (A + BT + CT?) x 10”7

viskositas rata-rata:

Lav

_ 2V M,

Mw

H

2y

I

Mhw 4

Sumber: Carl .L Yaws,1999, “Chemical Properties Handbook”, Mc. Graw Hill, New York, Hal

452-477

keterangan:

Uav . viskositas (kg/m.s)

Vi : fraksi mol masing-masing komponen
Wi : viskositas masing-masing komponen (kg/m.s)
Myi  : berat molekul masing-masing komponen (kg/kmol)



Lampiran Reaktor (R-01)

Tabel 4. Konduktivitas Thermal Fase Gas (J/s.m.K)

Komponen A B C

N> 0.00309 |  7.5930E-05 | -1.1014E-08
Co 0.00158 |  8.2511E-05 | -1.9081E-08
0; 0.00121 8.6157E-05 |  -1.3346E-08
CO, -0.01200 1.0208E-04 | -2.2403E-08
CsHio -0.00182 1.9396E-05 1.3818E-07
CsHi -0.00137 1.8081E-05 1.2136E-07
H,O 0.00053 | 4.7093E-05 4.9551E-08
C4H,05 -0.01006 | 6.7349E-05 9.6585E-09

Persamaan yang digunakan: n = A + BT + CT?

Sumber: Carl .L Yaws,1999, “Chemical Properties Handbook”, Mc. Graw Hill, New York, Hal

505-530

Tabel 5. Panas Reaksi Standar

Komponen AH 208
(kJ/mol)

N2 0
CO -110.54
0)) 0
CO2 -393.51
C4Hio -126.1
CsHi -146.44
HO -241.8
C4H20s5 -398.3

Sumber: Carl .L Yaws, 1999, “Chemical Properties Handbook”, Mc. Graw Hill, New York, Hal

288-313
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Tabel 6. Stoikiometri

Komponen Umpan Bereaksi Produk

A Fao -FaoXar  -FaoXaz -FaoXas3 Fa

B Fgo -3,5Fa0Xa1-6,5Fa0Xa2  -4,5 FaoXa3 Fs

C Fco +FaoXal Fc

D Fpo +4 FaoXa1 +5Fa0Xa2  +5Fa0Xa2 Fp

E Fro +4 FaoXa2 Fe

F Fro +4 FpaoXa3 Fr

Inert Fio 0 Fa
TOTAL Fto +0,5Fa0Xa1 +1,5Fa0Xa2 13,5 FaoXa3 |

Kinetika Reaksi

k1.(K1P02)"®
14(K1Po2)"" " B
_ _ k2.K3Po2

€02 1 4KyPos

k3.K2Po2

1+K,Po, B
dengan hubungan,

—TcaH203~

1; = laju reaksi i, mol.detik!.m™

k;= laju konstanta reaksi i, detik”' (Orde 1)
P;= Tekanan parsial komponen i, atm

K= 14, koefisien kesetimbangan, atm!

K,= 208, koefisien kesetimbangan, atm!

ey = 2,17 [ (2 )], detik!
ey = 1,34 [ (21 )], detik!
ey = 0,19 [ (2 — )], detik!

Sumber: Lorences,2003. Butane Oxidation to Maleic Anhydride, Ind. Eng. Chem. Res.6730-6742.
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keterangan:

i : laju reaksi komponen i (mol/kg katalis.detik)
kio3 : laju konstanta reaksi 1

Kipz : konstanta kesetimbangan komponen i (atm™)
P; : tekanan parsial komponen i (atm)

R : tetapan gas ideal (kJ/kmol.K)

T : suhu operasi

Data Katalis

1. Katalis Oksidasi Butana, VPO

bentuk = bulat

densitas = 1890 kg/m’

diameter = 6,4 mm

porositas =0,184

bed surface = 50 m*/g

Sumber: Paradis et al. 1940. Maleic Anhydride Production.US PATENT 4231943.
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Data Pendingin

jenis = HITEC (Heat Transfer Salt)
viskositas, 1 (390 °C) =1,85x 107 kg/m.s

kapasitas panas, Cp(390 °C) = 1560 J/kg.K

Range operasi 149-538 °C

Komposisi - 53% Potassium Nitrat (KNO3)

- 40% Sodium Nitrit (NaNO3)

- 7% Sodium Nitrat (NaNO3)

Fluida pendingin keluar reaktor akan dimanfaatkan sebagai pemanas pada reboiler dan heater

kemudian disiklus kembalikan menuju reaktor melalui cooler.

sumber: www.engineeringtoolbox.com , hal 1

Asumsi-asumsi dalam sistem reaktor:

1. Reaktor bekerja dalam keadaan steady state

2. Reaksi berlangsung searah aksial dalam pipa

3. Perpindahan panas berlangsung dari dalam menuju arah luar

4. Gas mengikuti kaidah ideal
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Pembentukan Pemodelan Matematis

1. Neraca Massa Komponen C4H203 (Reaksi Pertama)

Reaksi:

Sintesis Maleat Anhydrat dari oksidasi butana

CaHio + 3,502 —  C4H205 + 4 H20 atau A+35B—>C+4D
Sintesis karbon dioksida dari oksidasi butana

CsHio + 6,5 O — 4CO;2 + 5 H2O atau A+6,5B—»4E + 5D

Sintesis karbon monoksida dari oksidasi butana

CsHio+4,50, —» 4CO + 5 H20 atau A+45B—»4F + 5D
FC|2+AZ A
z+Az
Z
FC|Z

[kec. massa C4H203 masuk] — [kec. massa C4H2O3 keluar] + [kec. massa C4H2O3 reaksi] = [kec.

massa C4H>03 akumulasi]

steady state, akumulasi = 0
Fel, = Felzgnz +1¢.AV =0
Fel, = Felzgnz = — 1. AV

FClz _FC|Z+AZ

limpy—o Av = ~Tc
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Substitusi persamaan (B) dan (C) ke persamaan (A), maka diperoleh :

d(Fa0%a1) __
d(z1d?.z)

d(Fa0-%a1) _

T2
4Id .dz

Tc

dxAl

F =—r
A0 21d%.dz ¢

dx (- rp).m.1d?
AL T 1)
dz 4F 50

keterangan:

Fc : kecepatan mol C4H>O3 (kmol/j)

Fco : kecepatan awal mol C4H>O3 (kmol/j)

rc :laju reaksi C4H,03 dalam sistem (mol/m>.detik)

V  :volume reaktor (m?)

Id : diameter dalam pipa (m)

z :tinggi bed katalis (m)

Xa1 : konversi C4Hio untuk C4H203

Sumber: Lorences,2003. Butane Oxidation to Maleic Anhydride, Ind. Eng. Chem. Res.6730-

6742.
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2. Neraca Massa Komponen CO:2 (Reaksi Kedua)

Reaksi:

Sintesis Maleat Anhydrat dari oksidasi butana

CsHio+3,50, — C4H20s +4 HoO atau A+35B—>C+4D
Sintesis karbon dioksida dari oksidasi butana

CsHio + 6,5 O — 4CO;2 + 5 H2O atau A+6,5B—»4E + 5D
Sintesis karbon monoksida dari oksidasi butana

CaHi0 +4,502 —> 4CO +5 H20 atau A+4,5B—>»4F + 5D

FE|2+AZ

z+Az T

Z ]
FElz

[kec. massa CO> masuk] — [kec. massa CO; keluar] + [kec. massa CO» reaksi] = [kec. massa

CO; akumulasi]

steady state, akumulasi = 0
Fgl, = Fglyeaz + 15 . AV =0
Fgl, = Fglzeaz = — 1.4V

FElz _FE|Z+AZ _

limyy—o Av ="Tg
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Substitusi persamaan (E) dan (F) ke persamaan (D), maka diperoleh :

d(4F40%42) __
d(z1d?.z)

d(4F 0. X42) _

T2
4Id .dz

T

d.XAZ
AF, nm—— = — 1
A0 21d2.dz E

dx (- rg).mId?
A D T @)
dz 16F 40

keterangan:

Fe : kecepatan mol CO; (kmol/j)

FEo : kecepatan awal mol CO, (kmol/j)

re  : laju reaksi CO2 dalam sistem (mol/m>.detik)

V  :volume reaktor (m?)

Id : diameter dalam pipa (m)

z :tinggi bed katalis (m)

Xa2 : konversi C4Hio untuk CO»

Sumber: Lorences,2003. Butane Oxidation to Maleic Anhydride, Ind. Eng. Chem. Res.6730-

6742.
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3. Neraca Massa Komponen CO (Reaksi Ketiga)

Reaksi:

Sintesis Maleat Anhydrat dari oksidasi butana

CsHio+3,50, — C4H20s +4 H2O atau A+35B—>C+4D
Sintesis karbon dioksida dari oksidasi butana

CsHio + 6,5 O — 4CO;2 + 5 H2O atau A+6,5B—»4E + 5D
Sintesis karbon monoksida dari oksidasi butana

CaHi0 +4,502 —> 4CO +5 H20 atau A+4,5B—>»4F + 5D

FF |z+Az e
z+Az

FF|Z

[kec. massa CO masuk] — [kec. massa CO keluar] + [kec. massa CO reaksi] = [kec. massa CO

akumulasi]

steady state, akumulasi = 0
Fgl, = Flzqaz + 17 AV = 0
Fel, = Flyenz = —15. AV

FFlz _FF|Z+AZ _

limyy—o Av = —TF
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Substitusi persamaan (H) dan (I) ke persamaan (G), maka diperoleh :

d(4F,0%43) __
d(z1d?.z)

d(4F 0. x43) _

T2
4Id .dz

T

d.XA3
AF, nm—— = — 1
A0 21d2.dz F

dxas _ (—rp)mid? 3)
o7 TOF gy~ ' ""TTITII

keterangan:

Fr : kecepatan mol CO (kmol/j)

Fro : kecepatan awal mol CO (kmol/j)

rr : laju reaksi CO dalam sistem (mol/m?.detik)

V  :volume reaktor (m?)

Id : diameter dalam pipa (m)

z :tinggi bed katalis (m)

Xas : konversi C4Hio untuk CO

Sumber: Lorences,2003. Butane Oxidation to Maleic Anhydride, Ind. Eng. Chem. Res.6730-

6742.
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2. Neraca Energi

Q Iz+az T
J

[kec. panas masuk] — [kec. panas keluar] + [kec. panas generasi] = [kec. panas akumulasi]|

z+Az

Z

ditinjau keadaan steady state, akumulasi = 0

Qlz —Qlz4+nz +Qr—Qp =0

Fi. Cpy(Tg-Tren)|, - Fo. Cpo(Tg-Trep)l, + 5, * [Z(-AH).(-r)]AV - Up. 7. Op. Az. (T, — T, )=0

E(-AH).(-rp)] w1
Fo.Cpo(Tg-Tred)|, - Fi.Cpi(Tg—Tref)|z= %.AZ - Up.m.0p.Az. (Ty — T,)=0

Ty =T, ,, — Ty — To)l, _ [ZCAH).(r)|-nlp  Up.7.0p. (T, = Tp)

I
2750 Az 43F,Cp; IF,Cp;

ary _ [2(-AH).(-r)] Z1p—Up.7.0p(Tyg—Tp) "
— = TR gy T 4)

keterangan:

F; : laju alir mol (kmol/jam)

Cpi kapasitas panas komponen i (kJ/kmol .K)

Up : koefisien transfer panas overall (kJ/det.m? K)

T, :  suhu gas dalam pipa (K)

Tref :  suhureferensi (K)

Tp :  suhu dinding pipa (K)

z :  tinggi tumpukan katalisator (m)

Op : diameter luar (m)

dr

— :  perubahan suhu per tinggi bed katalis(K/m)
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4. Neraca Energi untuk Media Pendingin

e Qp_lz.+Az

| Baffle

[kec. panas masuk] — [kec. panas keluar] + [perpindahan panas dalam sistem] = [kec. panas

akumulasi]

Qp|Z'Qp|Z +4z-Op =10

Opl:-0p|: +a- - Ud m Od npipa (Tp — Tg)Az= 0
lim Op|z —gp|z + 4z = Ud r Od npipa (Tp — Tg)
Az—0 Az

d

%: — Ud r Od npipa (Tp — Tg)

Dengan Qg = finass cpp (Tp-Treff)

dfmassCpp (Tp—Treff)

=- Ud 7 Od npipa (Tp — Tg)

dz
L L e (5)
dz fmassCPp
keterangan:
Cpp : Kapasitas panas media pendingin (kJ/kmol K)
fmass : Kecepatan massa media pendingin (kg/jam)
Nbpipa : Jumlah pipa
Od : Diameter luar pipa (m)
Uq : Koefisien perpindahan kalor (kj/m? jam K)
Tp : Suhu pemanas (K)

T : Suhu gas (K)
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5. Pressure Drop

Persamaan penurunan tekanan dihitung dengan persamaan Ergun

z - [— (pg"';p) (g)] (W +1,75 Gt) .................................................... (6)

Sumber: Fogler,1991,”Element of Chemical Reaction Engineering”, Hal 191
keterangan:

D, : diameter katalis (m)

G¢ : fluks massa superfisial gas (kg/m2 jam)

pe : densitas campuran pada gas (kg/m?)

um : viskositas campuran pada gas (kg/m jam)

P :tekanan (atm)

€ :porositas katalis

dari pemodelan matematis diperoleh persamaan:

dxgq _ (—rp).mld? 1)
% B g TSRS s

dxs; _ (-rg)mid? )
. Lo gy T e
dxas _ (- rp).mld? 3)
% TBR gy RS S

T
ATy [ECAHY).(r)] 21D —Up.7.Do.(Ty=Tp)

— 7 IR 4)
dTp _ —-Ud  0d npipa (Tp-Tg) (5)
e FrassClp I s

ar _ [ Gt 1-¢ 150 (1—&)um

= - (5) (B) | (BE52EE  175GE) o (6)
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Persaman Pendukung

1. Tekanan Parsial

—FAOXA1 —FAOXA2 —FAOXA3

Pa= xP
Fro

—3,5FAOXA1 —6,5FAOXA2 —4,5 FAOXA3

Pg = xP
Fro

FAOXA1

Pc= xP
Fro

4FAOXA1l +5FAOXA2  +5FAOXA2
Pp= xP
Fro
4 FAOXA2
P = xP
Fro
4 FAOXA3
Pr= xP
Fro
keterangan:

Pi :tekanan parsial komponen i (atm)
P :tekanan total (atm)
Fi :laju alir mol komponen 1 (kmol/jam)

2. Panas Reaksi

AHR=[AHf°C4H,03+4AH{’H,0]-[AHf°C4H0+3,5AH O, ] +( 2T98 CPcanzo3dT +

T T T
H20 - C4H10 02

T

AHro=[4.AHf°CO+SAHEPH,0]-[AH{°C3H10+6,5AH 0ol +{( [y, CPc02dT + [0 CPH20dT)

T T
(fzgg CPC4H10dT + fzgg Cposz)]

T

AHgs=[4.AHfCO+5AH{H20]-[AHfCaH10+6,SAHEP O +{( [,

T
CPcodT+ ), g5 CPH20dT) —

T T
(fzgg CpC4H10dT+ fzgg CPOZ dT)]
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keterangan:
AHg; : panas reaksi i1 (kJ/kmol)
AH{205; : panas reaksi standar komponen i (kJ/kmol)
Cpi : kapasitas panas komponen i (kJ/kmol.K)
3. XFiCpi
2FiCpi = FACpa + FsCps+ FcCpp+ FECpe+ FrCprt FinertCpinert

4. Densitas Campuran

__ P.BMmix
e =
RTy

dengan hubungan:

BMnix = 2yiBM;

keterangan:

P : tekanan operasi total (atm)

BMmix : berat molekul campuran (kg/kmol)
R : tetapan gas ideal (atm.m’/kmol.K)
T : suhu operasi (K)

Tp : suhu pendingin (K)

P : tekanan operasi (atm)
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5. Penyelesaian Model Matematis
Pemodelan matematis diselesaikan secara numerik menggunakan Runge Kutta:

a. Reaksi Oksidasi Butana

dxa,  (—7o)mid?

r Ay (1)
dxaz _ (- rg).mid? )
— LOF g
dxas _ (- rp).mid? 3)
— LOF g
ary _ [Z(—AHﬂ).(—ri)].%.IJZD—UD.n.Do.(Tg—Tp) @
— T

dTp _ —-UdmOd npipa (Tp-Tg)
dz JmassCPp

Z=[- (p;;p) (=)] (W F 175 GL) o (6)

Kondisi awal:
z0=0; Xa1,0=0; Xa20=0; Xa30=0; Teo =663 K ; Tpo =500 K ; Po=2,0 atm
dipilih step size, h=0,01
kii = pers 1(z,Xa1,Xa2, Xa3,Tg, Tp,P)
lii =pers 2(z,Xa1,Xa2, Xa3,Tg, Tp,P)
= pers 3(z,Xa1,Xa2, Xa3,Tg, Tp,P)
nii = pers 4 (z,Xa1,Xa2, Xa3, Tg, Tp,P)
o1i = pers 5(z,Xa1,Xa2, Xa3, T, Tp,P)
pri = pers 6(z,Xa1,Xa2, Xa3, Tg, Tp,P)

koi =pers 1(z+0,5h,Xa1+0,5k1h,Xa2+0,511h, Xa3+0,5m1h,T¢+0,5n1h, T,+0,501h,P+0,5p1h)
loi =pers 2(z+0,5h,Xa1+0,5k1h,Xa>+0,511h, Xa3+0,5m1h, Tg+0,5n1h, Tp+0,501h,P+0,5p1h)
my; = pers 3(z+0,5h,Xa11+0,5k1h,Xa2+0,511h, Xa3+0,5m1h, Tg+0,5n1h, Tp+0,501h,P+0,5p1h)
n2; = pers 4(z+0,5h,Xa11+0,5k1h,Xa2+0,511h, Xa3+0,5m1h,Tg+0,5n1h, Tp+0,501h,P+0,5p1h)
02,; = pers 5(z+0,5h,Xa170,5k1h,Xa>+0,511h, Xa3+0,5m1h,Tg+0,5n1h, Tp+0,501h,P+0,5p1h)
p2i = pers 6(z+0,5h,Xa1+0,5k1h,Xa2+0,511h,Xa3+0,5m1h, T¢+0,5n1h, Ty+0,501h,P+0,5p1h)
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ksi =pers 1(z+0,5h,Xa11+0,5k2h,Xa2+0,512h,XA3+0,5mh, T¢+0,5n2h, Ty +0,502h,P+0,5p2h)
l3; = pers 2(z+0,5h,Xa1+0,5koh, X a2+0,512h, X a3+0,5moh, Tg+0,5n2h, T, +0,502h,P+0,5p2h)
ms; = pers 3(z+0,5h,Xa1+0,5k2h,X42+0,51h, X a3+0,5m2h, Tg+0,5n0h, Tj+0,502h,P+0,5p2h)
n3; = pers 4(z+0,5h,Xa1+0,5koh,X42+0,51h, X a3+0,5moh, Tg+0,5n0h, Tj+0,500h,P+0,5p2h)
03, = pers 5(z+0,5h,Xa110,5koh, X a2+0,512h, X 43+0,5m2h, T +0,5n2h, Tp+0,502h,P+0,5p2h)
p3i = pers 6(z+0,5h,Xa1+0,5k2h, X a2+0,512h, X A3+0,5moh, T¢+0,5n2h, Ty +0,502h,P+0,5p2h)

kai =pers 1(zth,Xa1tksh,Xa2t1sh, Xa3+msh,Tgtnsh, Tptosh,P+psh)
la; = pers 2(z+h,Xa1tksh,Xa2+13h, Xastmsh, Tgtnsh, Tyt+osh,P+psh)
ma;i = pers 3(z+h,Xaitksh,Xaz+13h, Xas+msh,Tgtnsh, Tp+osh,P+psh)
ngi = pers 4(z+h,Xai1+ksh,Xa>+13h, Xa3tmsh,Tgt+nsh, Ty+o3h,P+psh)
04 = pers 5(zth,Xa1+ksh,Xax+1sh, Xas+msh, Tgtnsh, Tp+osh,P+psh)
p4i = pers 6(z+h,Xa1tksh,Xartsh, Xaz+msh,Tgtnsh, Tptosh,P+psh)

Zi+1 =z +h

XanLit1 = XAl + g(k1,1+ 2ka,1 + 2Kk3,1 + Ka,i)

h
Xaz,ivl = Xa2,i + E(l1,1+ 2lo,1 + 213,1 + la,i)
h
Xaz,it1 = Xa3,i T E(m1,1 + 2mo,1 + 2ms,1 + ma,i)
h
Teiet = Tgi+ (it 2no,0 + 2n3,1 + n4,)
h
Tpist = Tpi + —(01,1+ 20,1 + 203,1 + 04,)

P =Pt %(p1,1+ 2p2,1+ 2p3,1 + pa,i)
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Hasil Simulasi

Pemodelan Matematis yang telah disusun diselesaikan dengan pemrograman Scilab

menggunakan metode numerik Runge Kutta:

a. Reaksi Oksidasi Butana

Tabel 7. Hasil simulasi pemodelan matematis untuk reaksi 1, reaksi 2 dan reaksi 3

Zm) | Xa Xa2 Xas | Tg(°C) | To(°C) [P (atm)
0.0 0 0 0 390 200 2,0

0.1 | 00840 | 0,0183 | 0,0065 | 391,4437 | 204,1847 | 1,9995
02 | 0,1539 | 0,0335 | 0,0119 [392,6611 | 208,2965 | 1,9989
03 | 02130 | 0,0465 | 00166 | 393,7044 | 2123323 | 1,9984
04 | 02638 | 0,0577 | 0,0205 [394,6099 | 216,2899 | 1,9979
0.5 | 03079 | 0,0674 | 0,0240 [ 3954040 [ 220,1681 | 1,9973
0.6 | 03466 | 0,0760 | 0,0271 [396,1062 | 223,9663 | 1,9968
0.7 | 03808 | 0,0836 | 0,0298 [396,7318 | 227,6845 | 1,9962
0.8 | 04113 | 0,0903 | 00322 [397,2924 | 231,3229 | 1,9957
0.9 | 04386 | 0,0964 | 0,0343 [397,7973 | 234,8819 | 1,9951
1.0 | 04631 | 0,1019 | 0,363 | 3982543 | 238,3622 | 1,9946
1.1 | 04854 | 0,1069 | 0,0381 |398,6694 | 241,7648 | 1,9941
1.2 | 0,5055 | 0,1114 | 0,0397 |399,0478 | 245,0905 | 1,9935
13 | 05239 | 0,1155 | 00411 |399,3938 | 248,3405 | 1,9930
1.4 | 05407 | 0,1193 | 0,0425 [399,7211 | 251,5159 | 1,9924
1.5 | 05560 | 0,1227 | 0,0437 | 400,0027 | 254,6180 | 1,9919
1.6 | 0,5701 | 0,1259 | 0,0448 | 4002713 | 257,6479 | 1,9913
1.7 | 0,5831 | 0,1288 | 0,0459 |400,5193 | 260,6070 | 1,9908
1.8 | 05951 | 0,1315 | 0,0468 | 400,7486 | 263,4965 | 1,9902
1.9 | 0,6062 | 0,1340 | 0,0477 |400,9610 | 266,3178 | 1,9896
20 | 06164 | 0,1363 | 0,0486 | 401,1581 | 269,0723 | 1,9891
21 | 0,6259 | 0,1385 | 0,0493 |401,3411 | 271,7611 | 1,9885
22 | 06348 | 0,1405 | 0,0500 | 401,5113 | 274,3858 | 1,9880
23 | 0,6430 | 0,1423 | 0,0507 | 401,6698 | 276,9476 | 1,9874
24 | 06506 | 0,1441 | 0,0513 [401,8176 | 279,4478 | 1,9869
25 | 06577 | 0,1457 | 0,519 | 401,9554 | 281,8878 | 1,9863
26 | 0,6643 | 0,1472 | 0,0524 [402,0842 | 284,2687 | 1,9858
27 | 06705 | 0,1486 | 0,0529 | 402,2045 | 286,5920 | 1,9852
2.8 | 0,6763 | 0,1499 | 0,0534 [402,3171 | 288,8589 | 1,9847
29 | 0.6817 | 0.1511 | 0.0538 | 402.4224 | 291.0706 | 1.9841
3.0 | 0.6868 | 0.1523 | 0.0542 | 402.5211 | 293.2284 | 1.9835
31 | 0.6915 | 0.1533 | 0.0546 | 402.6136 | 295.3335 | 1.9830
32 | 0.6959 | 0.1544 | 0.0550 | 402.7004 | 297.3871 | 1.9824
33 | 0.7001 | 0.1553 | 0.0553 | 402.7818 | 299.3903 | 1.9819
34 | 07040 | 0.1562 | 0.0556 | 402.8583 | 301.3443 | 1.9813
3.5 | 07077 | 0.1570 | 0.0559 |402.9300 | 303.2502 | 1.9807
3.6 | 07111 | 0.1578 | 0.0562 | 402.9975 | 305.1092 | 1.9802
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3.7 0.7144 0.1585 0.0565 | 403.0609 | 306.9224 | 1.9796
3.8 0.7174 0.1592 0.0567 | 403.1206 | 308.6907 1.9791
39 0.7203 0.1599 0.0569 | 403.1767 | 310.4154 | 1.9785
4.0 0.7230 0.1605 0.0572 | 403.2295 | 312.0973 1.9780
4.1 0.7255 0.1611 0.0574 | 403.2792 | 313.7376 | 19774
4.2 0.7279 0.1616 0.0576 | 403.3260 | 315.3372 1.9768
4.3 0.7301 0.1621 0.0577 | 403.3701 | 316.8970 | 1.9763
4.4 0.7322 0.1626 0.0579 | 403.4117 | 318.4180 | 1.9757
4.5 0.7342 0.1631 0.0581 | 403.4509 | 319.9012 1.9751
4.6 0.7361 0.1635 0.0582 | 403.4878 | 321.3475 1.9746
4.7 0.7379 0.1639 0.0584 | 403.5226 | 322.7576 | 1.9740
4.8 0.7395 0.1643 0.0585 | 403.5554 | 324.1326 | 1.9735
49 0.7411 0.1647 0.0586 | 403.5864 | 325.4733 1.9729
5.0 0.7426 0.1650 0.0588 | 403.6156 | 326.7805 1.9723
5.1 0.7440 0.1653 0.0589 | 403.6432 | 328.0549 1.9718
5.2 0.7453 0.1656 0.0590 | 403.6692 | 329.2975 1.9712
5.3 0.7466 0.1659 0.0591 | 403.6937 | 330.5089 1.9706
5.5 0.7489 0.1664 0.0593 | 403.7388 | 332.8415 1.9695
5.6 0.7499 0.1667 0.0594 | 403.7595 | 333.9641 1.9690
5.7 0.7509 0.1669 0.0594 | 403.7790 | 335.0585 1.9684
5.8 0.7526 0.1671 0.0595 | 403.7975 | 336.1253 1.9678
5.9 0.7527 0.1673 0.0596 | 403.8149 | 337.1654 | 1.9673
6.0 0.7528 0.1675 0.0596 | 403.8313 | 338.1793 1.9667
Berat Katalis VPO :

Dari hasil simulasi pemodelan matematis diatas, tinggi bed katalis untuk reaksi oksidasi
butana adalah 5,4 m. Maka berat katalis VPO yang dibutuhkan:

W = pratatis ;1D AZ.Nt

= 1890 kg/m’ x 2 (0,0525018 m)* x 5,4 m x 6100

=134711,1186 kg
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Eonveml C4H10

u} 0.z 1 15 2 r s 2 34 B o =] j=1 =) =3

Tinggi Bed (m}

keterangan:
BKonversi C4Hio di reaksi 1 | Konversi C4Hio di reaksi 2 [IKonversi C4Hio di reaksi 3
Gambar 1 . Hubungan Tinggi Bed Katalis VPO dengan Konversi C4Hio

Dari Gambar 1. Konversi C4H1o konstan pada konversi 0,7477 untuk reaksi 1 ; 0,1662 untuk

reaksi 2 dan 0,0592 untuk reaksi 3 sehingga dipilih tinggi bed 5,4 m, dimana titik pertama saat
mencapai konversi konstan.
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keterangan:

+++ Suhu Gas +++  Suhu Pendingin

Gambar 2 . Hubungan Tinggi Bed Katalis VPO dengan Suhu pada aliran Co-Current
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Gambar 3 . Hubungan Tinggi Bed Katalis VPO dengan Tekanan pada aliran Co-Current
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keterangan:
+++ Suhu Gas +++  Suhu Pendingin
Gambar 4 . Hubungan Tinggi Bed Katalis VPO dengan Suhu pada aliran Counter-Current

Dari gambar 4. menunjukan bahwa aliran counter-current tidak efektif untuk transfer panas
pada reaktor dikarenakan aliran counter-current tidak dapat menjaga suhu gas untuk tetap
pada range operasinya yaitu 390-430°C.
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Gambar 5 . Hubungan Tinggi Bed Katalis VPO dengan Tekanan pada aliran Counter-Current
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Mechanical Design Reaktor
1. Tube

Pemilihan Pipa:
Dalam menentukan diameter tube. Colburn Smith (Hal 571) menyatakan hubungan antara
pengaruh rasio (Dp/Dt) atau perbandingan diameter katalis dan diameter pipa dengan koefesien

transfer panas pipa berisi katalis dibandingkan dengan koefesien transfer panas konveksi pada

dinding kosong.
Dp/Dt 0,05 0,1 0,15 0,2 0,25
hw/h 55 7,0 7,8 7,5 7,0

Dipilih rasio Dp/D:¢ yang memiliki rasio hw/h paling besar sehinga terjadi perpindahan pana

konveksi yang baik, maka dipilih Dp/D¢ = 0,15

D; = D,/0,15 = (6,4 x 10° m)/0,15=0,0427 m = 1,6811 in

Untuk pipa komersial:

NPS =2,01in

Schedule No =40

ODx =238in  =0,060452 m

ID; =2,067in =0,0525018 m

Sumber: Kern D.Q,1983,”Proccess Heat Transfer”, Case Institute of Technology,London, Hal
844

keterangan:

ODx : diameter luar pipa

ID¢ : diameter dalam pipa
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Susunan pipa :
Dipilih susunan triangular untuk menyusun pipa dalam reaktor supaya turbulensi yang terjadi
pada aliran fluida dalam shell menjadi besar, sehingga akan memperbesar koefisien

perpindahan panas konveksi:

Npass =1
Jarak antar pusat pipa (pitch):
Untuk menghitung pitch digunakan persamaan sebagai berikut:
Sumber: Kern D.Q,1983,”Proccess Heat Transfer”, Case Institute of Technology,London, Hal
844
PT =1,25 OD¢
=1,25 (2,38 in)
=2,9751in
keterangan:
ODx : diameter luar pipa

PT : jarak antar pusat pipa
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Jarak antar pipa (clearance):

Untuk menghitung clearance digunakan persamaan sebagai berikut:

Sumber: Kern D.Q,1983,”Proccess Heat Transfer”, Case Institute of Technology,London, Hal
844

C =PT - OD

=(2,975-2,38) in

=0,595 in
keterangan:
ODy : diameter luar pipa
PT : jarak antar pusat pipa
C : jarak antar pipa
Jumlah Pipa:

Jumlah pipa yang diperlukan berdasarkan perhitungan adalah 6100 :

m
Gt T
at
__ 75658,01287kg/jamx4
3,14x(0,0525018m)? x6100
=5732,0115 kg/jam.m?
G¢ID
Ret — tit

573201159, 3 14x(0,0525018m)>
jamm2

3,20621x10~5

=1547366,261



keterangan:

Re: : bilangan Reynold aliran gas di tube
G¢ : fluks massa gas di tube

m : laju alir massa gas di tube

a¢ : luas penampang tube

ID; : diameter dalam pipa

Nt :jumlah pipa

p  : viskositas campuran

Koefesien Perpindahan Panas dalam Pipa:

hi = 10,0215 ar R 08p, 13
D¢

Lampiran Reaktor (R-01)

Sumber: Toweller G.,Ray Sinnot, “Chemical Engineering Design” ,Butterworth Heinsemann

Elseveir, London,2008, hal 824

Cp.
P, _Cpb.u

pada suhu masuk reaktor 390 °C, didapatkan data fisis gas sebagai berikut:

Cp =35,26979 J/mol.K
ke =0,0503591 J/s.m.K
n =3,962504 x 10¢ kg/m.s
_ 3526979 mJI_K X 3,962504 x10‘6% x 1000an0011

P;

J kg
0'05035915.m.1( X 29’812kmol

=0,09315
maka, koefesien perpindahan panas dalam tube:

h =816,7680327 J/s.m*>.K

_ IDt
oD,

-hio h;
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_2,067in
2,38 in

x 79,3931 J/s.m>.K

=709,352741 J/s. m>.K

keterangan:
hi : koefesien perpindahan panas dalam tube
hio : koefesien perpindahan panas dalam tube
(O : kapasitas panas gas dalam tube
ke : konduktivitas thermal gas
n : viskositas gas
Ret : bilangan Reynold aliran dalam tube
Pry : bilangan Prandl aliran dalam tube
2. Shell
Diameter dalam Shell:

Untuk susunan Triangular Pitch, diameter shell dihitung dari persamaan berikut:

s .
|(ds = K1)? T + K| = pitch(Ids — K (Ksnpass + Ka)
1,233 pitch?
Tabel 6. Nilai konstanta K, Ko, K3 dan K4

Tlp:

Konstanta | Susunan Triangular
Ki -1,08
K> -0,90
Ks 0,69
K4 -0,80

Sumber: Ludwig E.E.,1973,”Applied Proccess Design of Chemical and Petrochemical
Plants”, ed 3, vol 3, Hal 36

dari hasil trial and error untuk jumlah pipa 2485, didapatkan diameter shell:
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IDs =289,9184 in= 7,364 m
Tebal Shell :

Untuk mencari tebal dinding selongsong (shell) dihitung dengan persamaan

P
. oauge Ids L O
4 fe+0.8 Pgauge

Sumber: Sinnot,2008,”Chemical Engineering Design Principles, Practice and Economics Plant

and Proccess Design” ,Mc Graw Hill, Hal 986

keterangan:

C : Faktor korosi (m)
F¢ : Stress (atm)
Pgauge : Tekanan perancangan alat ukur (atm)
Ids : Diameter dalam selongsong (m)
ts : Tebal dinding selongsong (m)

Dipilih bahan konstruksi stainless steel grade 304 allowable stress fall 18750 Psi :
f =18750psi=1275,5102 atm

& =90%

Faktor korosi

C’=0,125 in x 0,0254 =

=0,003175 m
Sumber: Sinnot,2008,”Chemical Engineering Design Principles, Practice and Economics Plant

and Proccess Design” ,Mc Graw Hill, Hal 986
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Untuk tekanan perancangan alat ukur untuk reaktor ini, selongsong mampu menahan tekanan
sebesar 50% lebih tinggi dari tekanan operasi. Tekanan perancangan alat ukur menggunakan
rumus

Pgauge = 150% X P

Sumber: Meggyessy,1999,” Pressure Vessel Handbook”,L.ondon, Hal 17

dimana:

P : Tekanan operasional (atm)
150

Pgauge =00 X 2 atm = 3 atm

Dengan data diatas, maka diperoleh tebal dinding selongsong yaitu:

3 atmx7,364 m

ts =
(4x1275,5102 atm x 0,9)+(0,8x3 atm)

+ 0,003175m

=0,007984 m

=0,3143 in
Maka dipilih tebal standar sebesar 1,9 in ( 0,04826 m ).
Diameter luar shell :
Diameter luar shell dihitung dengan persamaan berikut:
ODs = IDs + 2ts

=289,9184 in +2x 0,3143 in

=290,547 in

=7,38m
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Jarak antar baffle:
Jarak antar baffle dihitung dari persamaan berikut :

Sumber: Kern D.Q,1983,”Proccess Heat Transfer”, Case Institute of Technology,London, Hal

717
=57,98368 in
=1,473 m

keterangan:

Bs : Jarak antar baffle(m)

IDs : Diameter dalam shell (m)

Diameter Ekivalen Shell:

Diameter ekivalen shell dihitung dari persamaan berikut:

Sumber: Kern D.Q,1983,”Proccess Heat Transfer”, Case Institute of Technology,London, Hal

139

_4(0,5P x 0,866P—0,1251 OD?)
0,5m0D;

De

_ 4(0,5 x 2,975 in x 0,866 x 2,975 in—0,125 x 3,14 x (2,38 l'n)2 )
0,5x3,14x2,38in

=1,7225 in
=0,0437515m
keterangan:
D. :diameter ekivalen shell
P :jarak antar pusat pipa

OD;x : diameter luar tube
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Koefesien Perpindahan Panas di dalam Shell:

Koefesien Perpindahan Panas di dalam shell dihitung dengan persamaan berikut:
_ Kp De.Cp.¢ 55, CP-Hp\1/3
he =036, 2225

Sumber: Toweller G.,Ray Sinnot, “Chemical Engineering Design”,Butterworth Heinsemann
Elseveir, London,2008, hal 824

untuk pendingin Hitech :

K, =0,57076 J/s.m.K

C, =1,56kl/kgK

B =1,85x 107 kg/m.s

Sumber: http://www.engineeringtoolbox.com/heattrans

maka,
057076—)— 0,0437515 m x 1,56 x 103—L— 1,56 x 103 x 1,85 x 1073X9
h — ! s.m.K [ kg.K\0,55 kg.K m-s)1/3
© >~70,0437515 m" 185 x 10-3%9. 057076——
’ m.s ’ smK

=2619,374216 J/s.m* K

ho : koefesien perpindahan panas dalam shell
(O : kapasitas panas pendingin dalam shell

ke : konduktivitas thermal

n : viskositas pendingin dalam shell

Koefesien Perpindahan Panas Overall:

Koefesien perpindahan panas overall bersih dihitung dengan persamaan:

UC _ hiox ho
hio+ ho
dimana:

hic = 709,352741 J/s.m* K
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ho =2619,374216 J/s.m* K

J

709,352741 5> X 2619,374216 >
UC — s.m<K s.m<K
(709,352741+ 2619,374216) ]2
s.m4K
= 558,1894532 J/s.m* K
Dirt Factor:

Rd = 0,003 s.m?.K/J
Sumber: Kern D.Q,1983,”Proccess Heat Transfer”, Case Institute of Technology,London, Hal

846

maka, koefesien perpindahan panas keselurahan design:

558,1894532 ]2
s.m“K

=208,702631 J/s.m>.K
keterangan:
hi, : koefesien perpindahan panas dalam tube
ho : koefesien perpindahan panas dalam shell
U: : koefesien perpindahan panas keseluruhan bersih

Up : koefesien perpindahan panas keseluruhan design
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3. Tutup Reaktor
Tebal Tutup Reaktor:

Untuk menentukan bentuk-bentuk tutup reaktor, ada 3 pilihan:

Flanged and Standar Dished Head : Digunakan untuk proses bertekanan rendah

Torispherical Flanged and Dished Head : digunakan untuk proses tekanan dalam rentang
15-200 psig

Elliptical Flanged and Dished Head :digunakan untuk proses tekanan tinggi rentang

200-450 psig
dipilih jenis reaktor yang memenuhi tekanan sistem yaitu jenis 7Torispherical Flanged and

Dished Head

Tebal penutup dihitung dengan persamaan :

_ Pgauge Ids .
4 fall -0.4 Pgauge

Sumber: Toweller G.,Ray Sinnot, “Chemical Engineering Design” ,Butterworth Heinsemann

Elseveir, London,2008, hal 990

keterangan :

C : faktor korosi (m)

fall : allowable stress (atm)

Pgauge : tekanan perancangan (atm)
IDs : diameter dalam selongsong (in)

th : tebal penutup(in)



P

Tekanan perancangan

;2 atm
=120% x 2 atm

=2,4 atm

Jadi, tebal tutup reaktor adalah

(2,4 atm x 7,364 m)

th = + 0,003175 m
(4%x1275,5102 atm)—(0,4x2,4 atm)
=0,00664 m
=0,26142 in
Tinggi Tutup Reaktor:
R i S SN
?ﬁ& ro T B S
: éi A I
I—
1 f
i
if
i
icr : jari-jari sudut internal (m)
rc : jari-jari kelengkungan (m)
sf : flange lurus (m)
th : tebal penutup (m)
OA  :tinggi penutup (m)

Lampiran Reaktor (R-01)
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Tinggi penutup dihitung dengan persamaan:
OA=sf+ B +th
Sumber: Toweller G.,Ray Sinnot, “Chemical Engineering Design” ,Butterworth Heinsemann

Elseveir, London,2008, hal 987

B=r—-+BC2— AB2
BC=r—icr
AB_Ids )

=5 icr

Nilai sf diperoleh dari table 5.6 Brownell dan Young, “Process Equipment Design” (1959),
John Willey andSon, New York. Nilai sf berkisar antara 1'% in sampai 2’2 in. Maka dipilih sf
dengan nilai :

0,0254 m
sf=2,5in X ——— = 0,0635m
1in

r =1IDg= 7,364 m = 289,92126 in
Dipiih rc = 40 dan t = '/4 in maka didapat icr = 2% in (tabel 5.7 hal. 89 Brownell and Young).

5 0,0254 m
Ier=2—-inX—=0,066m
8 1in

BC=r—1cr=(7,364-0,066) m = 7,298 m

IDg 7,364m
AB = 7 —icr =

— 0,066 m = 3,616 m

B =r—+/BC2 — AB? = (7,364 — /7,298% — 3,616 ) m = 1,02481 m

OA =th+ B +sf

= (0,26142 + 1,02481 + 0,0635) m
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=1,34973 m
=53,1391in
4. Tinggi Total Reaktor

Dari hasil perhitungan diperoleh tinggi tumpukan katalis 6,55 m (21,49 ft) yang dibutuhkan

Tinggi Shell = Tinggi pipa standar yang digunakan

24 ft
=7,3152m

Tinggi Total = Tinggi Shell + ( 2 x Tinggi Tutup)
=7,3152m+2x1,34973 m

=10,01466 m
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Ringkasan Reaktor (R-01)

Tugas
Jenis : Reaktor fixed bed multitube
Kondisi Operasi

Suhu masuk (Tg,in) =663 K

: Mengoksidasi butana untuk menghasilkan produk maleat anhidrat

=390 °C

Suhu keluar (Tg,on) =677,717 K =403,717°C
Pressure drop (AP) =0,0299 atm

Media Pendingin

Jenis = Hitech

Massa dibutuhkan = 10000 kg/jam

Suhu masuk (Tp,in) =500K =227°C
Suhu keluar (Tp,our) =604,69 K =331,69 °C

Koefesien Perpindahan Panas
Koefesien perpindahan panas tube (hio)

Koefesien perpindahan panas shell (ho)

Koefesien perpindahan panas keseluruhan bersih (Uc)

Koefesien perpindahan panas design (Up)

Mechanical Design

a. Tube
Diameter dalam tube (IDy) = 2,067 in
Diameter luar tube (ODy) = 2,38 in

Tebal pipa =0,145 in

=709,352741 J/s. m*.K
=2619,374216 J/s.m* K
=558,1894532 J/s.m* K

=208,702631 J/s.m*> K

=0,0525018 m
=0,060452 m

=0,0037 m
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Jumlah pipa =6100
Clearance (C) =0,595 in =0,015113 m
Pitch (PT) =2,975 in =0,075565 m
Pass (n) =1

b. Shell

Diameter dalam shell (IDs)= 289,9184 in = 7,364 m
Diameter luar shell (ODs) =290,547 in =7,38 m
Tebal shell =0,3143in  =0,007984 m
Jarak baffle = 57,98368 in= 1,473 m

c. Dimensi Reaktor
Tebal tutup (th) =0,261421in =0,00664 m
Tinggi tutup (OA) =53,139in  =1,34973 m
Tinggi Bed (z) =236,22051n =6,0 m

Tinggi total (L)  =394,278 in =10,01466 m
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ABSORBER
(AB-01)

Tugas : Menyerap CsH>O3 sebanyak 2623,74457 kg/jam dari gas keluar reaktor, kemudian
diumpankan ke stripper.

Alat : Dipilih jenis packing bed berupa Intalox Saddles dengan nominal size 76,2 mm (37),
‘random dumped packing’.

Pelarut : Toluena (C7Hg).

Aliran : Counter-current

T =37,20C T =39,4°C Gas :
P = 1,9460 atm P = 1,9460 atm N
CO
C7Hg 0,
CsH120 ﬁ 1 m CO,
CsHio
CsHi»
H,O
4,4 m C4H203
Gas dari Reaktor :
N, ( 4,2763 m
CO
O, T =40°C UT
Cng P=1.9701 atm Cairan ke Stripper :
41110 — O
T=38,7°C
CsHi» C7Hg
H,O P=1,9701 atm C¢H 1,0
C4H>03

C4H703
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Kondisi Operasi :
Tekanan :1,9701-1,9460 atm
Suhu :37,2-40 °C

Data Komponen Dalam Absorber

Tabel.1 Komposisi Bahan Masuk Absorber

Fase Gas Fase Cair
Komp kg/jam kmol/jam MR Fraksi Massa kg/jam
Nz 52003,35714 | 1857,2628 28,00 0,7439 0,00000
CO 237,41482 8,4791 28,00 0,0034 0,00000
0)) 11256,84128 351,7763 32,00 0,1610 0,00000
CO; 1047,39810 23,8045 44,00 0,0150 0,00000
CsHio 55,86610 0,9632 58,00 0,0008 0,00000
CsHiz 26,04146 0,3617 72,00 0,0004 0,00000
H,O 2654,03014 147,4461 18,00 0,0380 0,00000
C7Hs 0,000 0,00000 92,00 0,00 8395,98262
CsH120 0,000 0,00000 116,00 0,00 2278,99176
CsHx0; | 2623,74457 26,7729 98,00 0,0375 2,52525
Total | 69904,69362 | 2416,8666 1,00 10677,49964

Tabel.2 Suhu Beku, Suhu Didih, Suhu Kritis, dan Tekanan Kritis Setiap Komponen

Komponen Mw Tf Tb Tc Pc

(kg/kmol) | (K) (K) (K) | (bar) ®
N2 28 63,15 | 77,35 | 126,1 | 33,9 | 0,039
CO 28 68,15 | 81,3 [ 132,92 | 34,99 | 0,066
O 32 54,36 | 90,17 | 154,58 | 50,4 | 0,025
CO2 44 216,58 | 194,67 | 304,19 | 73,82 | 0,239
C4Hio 58 134,86 | 272,65 | 425,18 | 37,97 | 0,199
CsHiz 72 143,42 | 309,22 | 469,65 | 33,69 | 0,249
H,O 18 273,15 | 373,15 | 647,13 | 221,2 | 0,344
C7Hs 92 178 383,8 | 591.8 41 0,263
CsH120 116 189,15 | 389,65 | 571,4 | 32,73 | 0,389
C4H203 98 326 | 475,15 | 721 72,8 | 0,546

Sumber: Carl ,L Yaws,1999, “Chemical Properties Handbook”, Mc, Graw Hill, New York,



Tabel.3 Kapasitas panas fase gas (J/mol,K)

Lampiran Absorber (AB-01)

Komp A B C D 1§
N2 29,3420 -3,54E-03 1,01E-05 -4,31E-09 2,59E-13
CO 29,5560 -6,58E-03 2,01E-05 -1,22E-08 2,26E-12
02 29,5260 -8,90E-03 3,81E-05 -3,26E-08 8,86E-12
Cco2 27,4370 4,23E-02 -1,96E-05 4,00E-09 -2,99E-13
C4H10 20,0560 2,82E-01 -1,31E-05 -9,46E-08 3,41E-11
C5H12 26,6710 3,23E-01 4,28E-05 -1,66E-07 5,60E-11
H20 33,9330 -8,42E-03 2,99E-05 -1,78E-08 3,69E-12
C7HS -24,0970 5,22E-01 -2,98E-04 6,12E-08 1,26E-12
C6H120 2,4040 5,85E-01 -3,76E-04 1,24E-07 -1,71E-11
C4H203 -72,0150 1,04E+00 -1,87E-03 1,65E-06 -5,56E-10

Persamaan yang digunakan: Cp = A + BT + CT?> + DT> + ET*

Sumber: Carl ,L Yaws,1999, “Chemical Properties Handbook”, Mc, Graw Hill, New York, Hal

30-55

Tabel.4 Kapasitas Panas Fase Cair (J/mol,K)

Komp A B C D
N2 76,4520 -3,52E-01 -2,70E-03 5,01E-05
co -19,3120 2,51E+00 -2,90E-02 1,27E-04
02 46,4320 3,95E-01 -7,05E-03 3,99E-05
Cco2 -338,9560 5,28E+00 -2,33E-02 3,60E-05
C4H10 62,8730 5,89E-01 -2,36E-03 4,23E-06
CSH12 80,6410 6,22E-01 -2,27E-03 3,74E-06
H20 92,0530 -4,00E-02 -2,11E-04 5,35E-07
C7HS8 83,7030 5,17E-01 -1,49E-03 1,97E-06
C6H120 96,2840 8,52E-01 -2,54E-03 3,31E-06
C4H203 -12,6620 1,06E+00 -2,32E-03 2,05E-06

Persamaan yang digunakan: Cp = A + BT + CT? + DT?

Sumber: Carl ,L Yaws,1999, “Chemical Properties Handbook”, Mc, Graw Hill, New York, Hal
52-80
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Rapat Massa Dalam Fasa Cair

Dihitung dengan :
A
.Id = 1 fa I R Y
3 LT _‘F.—'
Keterangan :
A, B,C,n : Konstanta
t : suhu operasi (K)
pl : rapat massa (kmol/m?)
Tabel.5 Rapat Massa Fase Cair (kmol/m?)
Komp A B C n
N2 0,312 2,85E-01 1,26E+02 2,93E-01
CO 0,298 2,77E-01 1,33E+02 2,91E-01
02 0,435 2,88E-01 1,55E+02 2,92E-01
CO2 0,464 2,62E-01 3,04E+02 2,90E-01
C4H10 0,228 2,72E-01 4,25E+02 2,86E-01
C5H12 0,231 2,69E-01 4,70E+02 2,82E-01
H20 0,347 2,74E-01 6,47E+02 2,86E-01
C7HS 0,300 2,71E-01 5,92E+02 2,99E-01
C6H120 0,267 2,59E-01 5,71E+02 2,86E-01
C4H203 0,448 2,61E-01 7,21E+02 3,56E-01
Sumber: Carl ,L. Yaws, 1999, “Chemical Properties Handbook”, Mc, Graw Hill, New York, Hal
185-209
Tekanan Uap

Mengikuti persamaan :

e g e BT el S v e T

Keterangan :
a,bc,d, e
T

Puap

: Konstanta

: suhu operasi (K)

: Tekanan Uap (Pa)
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Tabel.6 Tekanan Uap (Pa)

Komp A B C D 1§
N2 2,39E+01 -4,77E+02 -8,67E+00 2,01E-02 -2,41E-11
CO 5,18E+01 -7,88E+02 -2,27E+01 5,12E-02 6,19E-11
02 2,07E+01 -5,27E+02 -6,71E+00 1,29E-02 -9,88E-13
CO2 3,50E+01 -1,51E+03 -1,13E+01 9,34E-03 1,71E-09
C4H10 2,70E+01 -1,90E+03 -7,18E+00 -6,68E-11 4,22E-06
C5H12 3,33E+01 -2,42E+03 -9,24E+00 9,02E-11 4,11E-06
H20 2,99E+01 -3,15E+03 -7,30E+00 2,42E-09 1,81E-06
C7HS 3,41E+01 -3,04E+03 -9,16E+00 1,03E-11 2,70E-06
C6H120 6,42E+01 -4,36E+03 -1,98E+01 -4,00E-10 7,10E-06
C4H203 | -4,30E+01 -1,69E+03 2,24E+01 -2,79E-02 1,17E-05

Sumber: Carl ,L Yaws,1999, “Chemical Properties Handbook”, Mc, Graw Hill, New York, Hal

159-182

Panas Laten Penguapan

Mengikuti persamaan :

Hvap = A(1-T/T¢)"

Keterangan :
A, Tce,n : Konstantan
T : Suhu Operasi (K)
Hvap : Panas Laten Penguapan (Kj/kmol)
Tabel.7 Panas Laten Penguapan (Kj/kmol)
Komp A Tc n
N2 9,430 1,26E+02 5,33E-01
CO 8,003 1,33E+02 3,18E-01
02 8,040 1,55E+02 2,01E-01
CO2 15,326 3,04E+02 2,27E-01
C4H10 33,020 4,25E+02 3,77E-01
C5H12 39,854 4,70E+02 3,98E-01
H20 52,053 6,47E+02 3,21E-01
C7HS 50,139 5,92E+02 3,83E-01
C6H120 57,68 5,71E+02 4,16E-01
C4H203 59,574 7,21E+02 2,16E-01
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Tabel 8. Viskositas (kg/m,s)

Komp A B C
N2 4,26E+01 4,75E-01 -9,88E-05
CO 2,38E+01 5,39E-01 -1,54E-04
02 4,42E+01 5,62E-01 -1,13E-04
C0O2 1,18E+01 4,98E-01 -1,09E-04
C4H10 -4,95E+00 2,90E-01 -6,97E-05
C5H12 -3,20E+00 2,67E-01 -6,62E-05
H20 -3,68E+01 4,29E-01 -1,62E-05
C7HS 1,79E+00 2,36E-01 -9,35E-06
C6H120 -3,24E+00 2,33E-01 -3,56E-05
C4H203 -1,12E+01 2,92E-01 -1,06E-05

Persamaan yang digunakan: n = (A + BT + CT?) x 10”7

viskositas rata-rata:

ATV

2y, M,

2y

I

Sumber: Carl ,L Yaws,1999, “Chemical Properties Handbook”, Mc, Graw Hill, New York, Hal
452-477

keterangan:

Uav . viskositas (kg/m,s)

Vi : fraksi mol masing-masing komponen

Wi : viskositas masing-masing komponen (kg/m,s)

Myi  : berat molekul masing-masing komponen (kg/kmol)
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Data Pelarut

1. Toluena (C7Hs)

l_

|
H == = H
[

-I.“I:_,,;'E‘-‘I:___,.H

u""cz‘?['*"'c""ll

|
H

e Bentuk

e Titik beku (latm)
e Titik Didih(1atm)
e Titik Kritis(1atm)
e Tekanan kritis

e Kemurnian

: Cair (Tidak Berwarna)
:-94,82 °C
: 110,78 °C
:318,8°C
: 40,4639 atm

: 80% Toluena, 20% Metil Isobutil Keton

e Kapasitas Panas Fase Cair : 83,703+5,17E-01,T-1,49E-03,T?+1,97E-06,T°

e Rapat Massa Fase Cair

Viskositas cair () - cP

0,3

T 0299
2‘715_01(1"'(1 5,92E+02)

8,1068E+02

t log() = -5,1649 + 22225211 0454E-02,T-1,0488E-05, T2

Sumber: PT Insoclay Acidatama Indonesia, 2017
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Tekanan Uap

Mengikuti persamaan :

Y= T olaiTET e T2

Tabel.6 Tekanan Uap

Komp A B C D 1§
N2 2,39E+01 -4, 77E+02 -8,67E+00 2,01E-02 -241E-11
CO 5,18E+01 -7,88E+02 -2,27E+01 5,12E-02 6,19E-11
02 2,07E+01 -5,27E+02 -6,71E+00 1,29E-02 -9,88E-13
CO2 3,50E+01 -1,51E+03 -1,13E+01 9,34E-03 1,71E-09
C4H10 2,70E+01 -1,90E+03 -7,18E+00 -6,68E-11 4,22E-06
C5H12 3,33E+01 -2,42E+03 -9,24E+00 9,02E-11 4,11E-06
H20 2,99E+01 -3,15E+03 -7,30E+00 2,42E-09 1,81E-06
C7HS 3,41E+01 -3,04E+03 -9,16E+00 1,03E-11 2,70E-06
C6H120 6,42E+01 -4,36E+03 -1,98E+01 -4,00E-10 7,10E-06
C4H203 | -4,30E+01 -1,69E+03 2,24E+01 -2,79E-02 1,17E-05

Sumber: Carl ,L. Yaws, 1999, “Chemical Properties Handbook”, Mc, Graw Hill, New York, Hal
159-182

Titik Didih Campuran Gas

P = 1.9701 atm
Tdidih = 85,0105902 K = -187,9894098 Celcius
Fraksi mol P K Y
Komponen
X1 mmHg atm P/Pt Ki.xi
N2 0,768458954 | 1858,30026 | 2,445131926 | 1,24112072 | 0,95375033
CcO 0,003508303 | 1213,58864 | 1,596827164 | 0,81053102 | 0,00284359
02 0,145550561 | 447,347416 | 0,588615021 | 0,29877418 | 0,04348675
CO2 0,009849326 | 0,00016923 | 2,22669E-07 | 1,1302E-07 | 1,1132E-09
CsHio 0,000398537 | 6,71E-10 8,82898E-13 | 4,4815E-13 | 1,786E-16
CsHiz 0,000149652 | 1,0823E-13 | 1,42402E-16 | 7,2282E-17 | 1,0817E-20
H>O 0,061007141 | 5,9391E-22 | 7,81461E-25 | 3,9666E-25 | 2,4199E-26
C7Hs 0 4,8449E-20 | 6,37493E-23 | 3,2358E-23 0
C4H404 0 5,7546E-26 | 7,57187E-29 | 3,8434E-29 0
C4H203 | 0,011077526 | 2,509E-48 3,30135E-51 | 1,6757E-51 | 1,8563E-53
Total 1,0000 3519,2365 4,6306 2,3504 1,000
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Table 2. Solubility? of Maleic Anhydride, Maleic Acid, and Fumaric Acid, g/100 g

Solution
Maleic anhydride
Solvent (g/100 g solvent)  Maleic acid? Fumaric acid
water at¢
25C 44.1 0.70
40C 52.9 1.05
60C 58.9 2.34
97.5C 79.7
100C 8.93
acetone at
20C 38.6
25C 112
29.7C 26.3 1.69
benzene at 25C 23.4 0.024 0.003
toluene at 25C 227
oxylene, at 25C 19.4
kerosene (bp 190— 210C) 0.25
at 25C
methanol at 22.5C 41.0
ethanol at
0C 30.2
22.5C 34.4
95% ethanol at 29.7C 41.1 5.44
1-propanol at
0C 20.0
22.5C 24.3
chloroform at 25C 50 0.11 0.02
carbon tetrachloride at 0.6 0.002 0.027
25C
diethyl ether at 25C 7.57 0.71
2-butenenitrile at 50C 4.38 0.034
ethyl acetate at 25C 52.5

“Refs. 9 and 20; g/100 g solution unless otherwise noted.

®Heat of solation 18.6 kd/mol (4.45 keal/mol) (6).

¢At all temperatures given maleic anhydride hydrolyzes slowly.

(Kirk&Othmer, 1978, Maleic Anhydride, Vol.15, Hal 41)
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Pembentukan Pemodelan Matematis

1. Neraca Massa C4H203 dalam fasa gas ( steady state )

[kec, massa C4H»O3; masuk] — [kec, massa C4H»Os keluar] + [transfer massa dalam sistem] = [akumulasi]

F,|, — Fylz4n, — Kya.AV(Ya —Yai) = 0

Falz — Falz4nz = Kya. AV (Ya — Yai)

Falz - Fa|z+Az

= Kya.(Ya — Yai)

i ——
B ya.(Ya — Yai)

Fa=G. Ya
dv =71d* dz
Substitusi persamaan diatas, maka diperoleh :

d¥, %Ideya.(Ya—Yai)
E = IR R R L R R LR R R R RERRCRE Jeseeseeieeietionnenne ,( 1 )

Keterangan :
G =Kecepatan mol gas total (kmol/detik)
Fa = Kecepatan mol gas C4H>Os3 (kmol/detik)
Kya = Koefisien transfer massa volumetrik C4H,O3 (kmol/m? detik)
Ya = Rasio mol gas C4H,Os terhadap total gas inert di setiap tinggi bed(kmol/kmol)
Yai = Rasio mol gas C4H,Os3 terhadap total gas inert pada interface (kmol/kmol)
Sumber: Treybal, ,E Robert, 1981, “Mass=Transfer Operations”, 3, ed ,Mc, Graw Hill, New York,
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2. Neraca Massa CsH203 dalam fase cair( steady state )

LLEE o) = o -l

e w=Em | orda
I ke drpomr ow s

w7 ok o e
e el e

[y S w bl

[kecepatan mol masuk] — [kecepatan mol keluar] = [akumulasi]

steady state, akumulasi = 0
(G+GYD)+(L+LX)-(G+GY)—-(L+LX2)=0

G(Y1-Y2)+L(X-X2)=0

X =X2 = G/L (Y1 = Y2) oo, e, 2)

Keterangan :
G = Kecepatan mol gas total (kmol/detik)
L = Kecepatan mol solvent (kmol/detik)

X = Rasio mol C4H>03 terhadap jumlah mol inert pada fase cair di setiap tinggi bed
(kmol/kmol)

1 =Masuk Absorber

2 =Keluar Absorber

Sumber: Treybal, ,E Robert,1981, “Mass=Transfer Operations”, 3, ed ,Mc, Graw Hill, New

York,
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3. Neraca Panas dalam Fase Gas( steady state )

Tinjauan elemen volume AV

I Qg|z+Az

o — Tl
__'. mapicln o shodpoew | wled

] kg ey
o PRt Aot
] Ak 1 Lmam|k
T Woekie g aksw b Tk
. a A dericee: !

Qgl.
[kec, panas masuk] — [kec, panas keluar] — [transfer panas dalam sistem] — [panas karena
transfer massa dalam sistem] = [akumulasi]
Qgl,; —Qglz+az -UaAv(Tg — Tl) — kya. hvap Av(Ya —Yas) =0

li lez - Qg|z+Az
1m

AV-0 Av
- %:Ua (Tg —Tl) + kya.hvap(Ya — Yas)

=Ua (Tg — Tl) + kya. hvap(Ya — Yas)

Qg =G.cpg(Tg — treff) + GYa.cpga(Tg — treff) + G Ya.hvap

Substitusi persamaan diatas, maka diperoleh :

-[G(cpg+Ya.cpga)%f’ + G.cpga(Tg — treff) + G. hvap % =Ua (Tg — Tl) + kya. hvap(Ya — Yas)

dTg _ Ua(Tg—Tl)+kya.hvap(Ya—-Yas) —[G.cpga(Tg—treff)+G.hvap%nldz 3

E —_ —G( Cpg+Ya,Cpga) Z ........................ ( )
Keterangan :

hvap = Panas laten penguapan (kJ/kmol)

Qg = Panas yang dibawa oleh gas (kJ/detik)

Tg = Suhu gas pada setiap tinggi bed(K)

Tl = Suhu cairan masuk (K)

Ua = Koefisien perpindahan panas volumetrik (kJ/m? detik)

Sumber: Treybal, ,E Robert,1981, “Mass=Transfer Operations”, 3, ed ,Mc, Graw Hill, New

York,
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4. Neraca Panas Total( steady state )

i
Toluena l
o R,
I!_| [
i L ap '.
B :
b
S gl T t.
.l"-"'- ?". wang cHislsa [ mT ] )
| ""--.._____ N
£ e
g1 ==
—_— .

Qa : Panas yang dibawa oleh cairan masuk (kJ/detik)
Q& : Panas yang dibawa keluar oleh cairan (kJ/detik)
Qg1 : Panas yang dibawa oleh gas masuk (kJ/detik)
Qg>  : Panas yang dibawa keluar oleh gas (kJ/detik)

T : Suhu cairan pada setiap tinggi bed (K)

[Kecepatan panas masuk] — [Kecepatan panas keluar] = [akumulasi]
Qe +Q1-Qn—-Q2=0

Qg1 = G.Cpg(Tg1 — Trefr) + G.Ya1.Cpga.(Tg1 — Trerr) + G.Yai.hvap
Qe = G.Cpg(Te — Trefr) + G.Ya2.Cpga.(Te2 — Trerr) + G.Yaz.hvap
Q¢ = L.Cpl(T1-Tretr) + L.Xa1.Cpla.(T1-Tresr)

Q1 = (T1-Tretr)[ G(Cplet+Yai.Cpla) |

Q& = L.Cpl(T2-Tretr) + L.Xa2.Cplao.(T2-Trefr)

Q6 = (T2-Trerr)[ G(Cplat+Yca.Cpla) |

Qg1 —-0Qg2+Ql2 —Ql1

Tl =treff + L (cpl + Xa .cpla)

Sumber: Treybal, ,E Robert, 1981, “Mass=Transfer Operations”, 3, ed ,Mc, Graw Hill, New

York,
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5. Pressure Drop

Persamaan penurunan tekanan dihitung dengan persamaan Ergun

dPt | l-¢ l-¢. Gp*
o150 ) +42 ()"0 (=) 2
dz Rep Rep e pDp )

Sumber: Bird,R,B,”Transport Phenomenon”, ed 2, Hal 191
keterangan:

D, :diameter menara (m)

Gt : fluks massa superfisial gas (kg/m2 jam)

pe : densitas campuran pada gas (kg/m?)

um : viskositas campuran pada gas (kg/m jam)

P :tekanan (atm)

e :fraksi porositas packing bed

dari pemodelan matematis diperoleh persamaan:

av, %IdZKya.(Ya—Yai)

L = Ty S SUUUT U T U USSP U U U RS UU RPN e (1)
X=X2-G/LNY1-Y2) eeevvrr.... e e 2)
dTyg Ua (Tg—-Tl)+kya hvap(Ya—Yas) —[Gepga(Tg—treff)+G hvap ava )
a9 _ d TIg? e, 3)
dz —G( cpg+Ya cpga) 4
1-0Q92+QI2 —Q
Tl = treff+Qg Q92+Ql2-Q (4)

P 1L (epl + Xa. cpla)
G 1505y + 42 (=5
d Rep

l-¢
z Rep e pDp (5)
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Persamaan Pendukung

2.1 Perhitungan Ys

. Pvap
Yai=———
Pt —Pvap
Keterangan :

Yai : Rasio mol uap per mol inert pada kondisi jenuh (kmol/kmol)
Pvap : Tekanan uap masing-masing komponen (bar)
Pt : Tekanan operasi (bar)

2.2 Koefisien Transfer Panas
Berdasarkan Welty, J,R,, Wilson, R,E,, Wicks, C,E,, 1984, "Fundamentals of Momentum
Heat and Mass Trasfer", 3th Ed,, p, 662, Eq, 30— 20, John Wiley and Sons Inc,, Singapore,

L 1-0.22
K. = 80. _j e

/uav pav ) DAB
Nilai Kya untuk C4H>03 adalah :

Kya : 0,08 kmol/m>,s

2.3 Koefisien Perpindahan Panas
Dihitung dengan persamaan :
0.237 - FluxG 067
Dt

Ua =

Keterangan :

Ua : Koefisien perpindahan panas volumetrik(kJ/m? det,K)
FluxG : Fluks massa fase gas (kg/m? det)

Dy : Diameter menara (m)

Persamaan matematis 1, 2, 3,dan 4 diselesaikan dengan cara Runge Kutta
Zntl = Zn t Az

Yant1 =Yan + (ki +2ko +2ks +ks)/6

Tgnr1 =Tgn + (i +2l2 +213 +l4)/6

Konstanta Rungge Kutta ke 1

kl = Axa Az
Az
dievaluasi pada Yan, Tgn
n=212 A,
Az

dievaluasi pada Yan, Tgn



Konstanta Rungge Kutta ke 2

- Axa
Az

Az

dievaluasi pada Yan+ k12 , Tgn +1li2

ATg
Az

12 = Az

dievaluasi pada Yan+ ki , Tgn +1in

Konstanta Rungge Kutta ke 3

k3 :Aia Az
Az

dievaluasi pada Yan + kos2, Tgn + a2

ATg

Az

[3 = Az

dievaluasi pada Yan + ko2 , Tgn + L2

Konstanta Rungge Kutta ke 4

k4:%AZ
Az

dievaluasi pada Yan+ k3 , Tgn +13

ATg
Az

[4 = Az

dievaluasi pada Yan+ k3 , Tga +13

Lampiran Absorber (AB-01)
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Hubungan antara Tinggi absorber [m ] dengan Ya , Xa, Tg[°C], TI[°C], dan Pt[atm]

z[m] | Ya [kmol/kmol ] | Pt[atm]
0 0.0112016 0.225883767 40 |3869999 | 1.9701
0.1 0.009650219 0.218794987 | 39.98721 | 37.76289 | 1.9695
0.2 0.0093504 0.211926445 | 39.97443 | 37.74376 | 1.9691
0.3 0.009059896 0.205271289 | 39.96164 | 37.72496 | 1.9686
0.4 0.008778418 0.198822901 | 39.94885 | 37.70652 | 1.9680
0.5 0.008505685 0.192574859 | 39.93606 | 37.68846 | 1.9675
0.6 0.008241425 0.186520934 | 39.92327 | 37.67076 | 1.9669
0.7 0.007985375 0.180655107 | 39.91048 | 37.65339 | 1.9664
0.8 0.00773728 0.174971506 | 39.89769 | 37.6364 | 1.9658
0.9 0.007496894 0.169464499 39.8849 |37.61973 | 1.9653
1 0.007263976 0.164128587 | 39.87211 | 37.60344 | 1.9648
1.1 0.007038294 0.15895845 39.85931 | 37.58748 | 1.9642
1.2 0.006819624 0.153948933 | 39.84652 | 37.57185 | 1.9637
13 0.006607748 0.149095073 | 39.83372 | 37.55659 | 1.9631
1.4 0.006402454 0.144391999 | 39.82093 | 37.54164 | 1.9626
15 0.006203539 0.13983506 39.80813 | 37.52702 | 1.9621
1.6 0.006010803 0.135419682 | 39.79534 | 37.51274 | 1.9615
1.7 0.005824056 0.131141499 | 39.78254 | 37.49879 | 1.9610
1.8 0.00564311 0.126996219 | 39.76974 | 37.48515 | 1.9604
1.9 0.005467787 0.122979738 | 39.75695 | 37.47181 | 1.9598
2 0.00529791 0.119088039 | 39.74415 | 37.45878 | 1.9593
2.1 0.005133311 0.115317248 | 39.73135 | 37.44609 | 1.9587
2.2 0.004973827 0.11166361 39.71855 | 37.43367 | 1.9582
2.3 0.004819297 0.108123489 | 39.70575 | 37.42158 | 1.9576
2.4 0.004669568 0.104693353 | 39.69295 | 37.40974 | 1.9571
2.5 0.004524491 0.101369791 | 39.68015 | 37.39821 | 1.9565
2.6 0.004383921 0.098149478 | 39.66735 | 37.38698 |  1.9560
2.7 0.004247719 0.095029227 | 39.65455 | 37.37599 |  1.9555
2.8 0.004115748 0.092005908 | 39.64174 | 37.36531 |  1.9549
2.9 0.003987877 0.089076526 | 39.62894 | 37.35487 | 1.9544
3 0.003863979 0.086238153 | 39.61614 | 37.34471 | 1.9538
3.1 0.003743931 0.083487965 | 39.60333 | 37.33479 | 1.9533
3.2 0.003627612 0.08082322 39.59053 | 37.32515 |  1.9527
33 0.003514907 0.078241266 | 39.57773 | 37.31575 | 1.9521
3.4 0.003405704 0.075739533 | 39.56492 | 37.30656 | 1.9516
3.5 0.003299893 0.073315524 | 39.55212 | 37.29765 | 1.9510
3.6 0.00319737 0.070966817 | 39.53931 | 37.28895 | 1.9505
3.7 0.003098032 0.06869109 39.5265 | 37.2805 | 1.9499
3.8 0.003001781 0.066486068 39.5137 | 37.27226 | 1.9493
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3.9 0.00290852 0.064349547 39.50089 | 37.26423 1.9488
4 0.002818156 0.062279407 39.48808 | 37.25642 1.9482
4.1 0.0027306 0.060273584 39.47527 | 37.24882 1.9477
4.2 0.002645764 0.058330078 39.46247 | 37.24144 1.9471
4.3 0.002563564 0.056446955 39.44966 | 37.23423 1.9466
4.5 0.002406745 0.052854411 39.42404 | 37.22044 1.9455
4.6 0.002331971 0.051141407 39.41123 | 37.21382 1.9449
4.7 0.00225952 0.049481627 39.39842 | 37.20738 1.9443
4.8 0.00218932 0.047873415 39.38561 | 37.20112 1.9437
4.9 0.002121301 0.046315167 39.3728 | 37.19502 1.9431
SIFAT FISIS GAS
0,013
0,011
°
0,009 °,
2 ee
= 0,007 Te
g oo
=3 o
© L)
0,005 eq
[ } ® °
L )
[ 1Y oo
Q9 P
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[ 1 o9 ®
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Tinggi bed packing
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Sehingga di dapat :

Tinggi Intalox Saddles absorber =44 m

Rasio mol C4H>O3/mol gas inert =0,002483917kmol/kmol
Rasio mol C4H>03/ mol solvent =0,225883767kmol/kmol
Suhu gas keluar Absorber =394 °C

Suhu cairan keluar Absorber = 38,7 °C

Pressure keluar =1,9460 atm

Perhitungan Pelengkap

3.1 Luas Area

4 At

7T

Diameter menara (Dy)

Dipilih: Dy  =6ft=1,829m
:phi =314

At = Luas Penampang Menara

Jadi At =2,63m?

Dt =

Sumber: Ludwig E,E,,1973,”Applied Proccess Design of Chemical and Petrochemical

Plants”, ed 3, vol 3 , Hal 157
3.2 Tinggi Menara
Dihitung dengan persamaan :
Ht = H;+Hy+H3+H4
Dengan hubungan :
H; : Tinggi penyangga (m)
H> : Tinggi ruang kosong bawah (m)
Hs : Tinggi bahan isian (packing bed) (m)
Hs : Tinggi ruang kosong atas(m)

H: : Tinggi total(m)



Tinggi Penyangga (Hi1)

Dirancang : Tinggi penyangga, Hi =2 m

Tinggi Ruang Kosong Bawah (H2)

Lampiran Absorber (AB-01)

Dihitung berdasarkan Kister, H,Z,, Distillation Operation, Mc Graw Hill, New York (1991),

hal 84

Sketsa :

Untuk menghitung tinggi ruang kosong bawah, perlu dihitung tinggi cairan, dan diameter

pipa,
Tinggi cairan, dihitung dengan persamaan :
le—Vl Vi = L1.9
Atz pl

At : Luas penampang menara (m?)

H: : Tinggi cairan (m)

Li :Kecepatan volume cairan (m>/detik)
Vi : Volume cairan (m%)

0 : waktu tinggal cairan (detik)
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Waktu tinggal cairan

Dihitung berdasarkan Kister, H,Z,, Distillation Operation, Mc Graw Hill, New York (1991),
hal 93

Diperoleh waktu tinggal, 6 = 5 menit

L2 = Ltoluena T Limaleat terserap + LmiBk

Lo =(8395,98 +(96,246%% x 2623,74457) + 2278,99 ) kg/jam

L, =13200,23 kg/jam

pl =123 kg/m?

13200,23 <9y [Jam_
_ jam™ ‘60menit .
V1 = X 5 menit
123 kg/m3

V1 =8,943 m?

8,943 m3
H = —=-— —=34m

2,63 m2

Diameter nozzle untuk uap

Dihitung dengan persamaan :

Dnozle= \/@

Dihitung berdasfa[lrkan Kister, H,Z,, Distillation Operation, Mc Graw Hill, New York (1991),
hal 86

Ap = Luas penampang pipa nozzle (m?)

Dyozzie = Diameter pipa nozzle (m)

Adapun luas penampang pipa nozzle dihitung dengan persamaan

Ov
viin
Dihitung berdasarkan Kister, H,Z,, Distillation Operation, Mc Graw Hill, New York (1991),

Ap =

hal 86
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Qv = kecepatan uap (m®/detik) = massa uap/rho gas bulk

Viin = kecepatan linear fluida masuk dalam nozzle (m/detik)

Kecepatan Linear Fluida

Dihitung dengan persamaan :

viin = /4000 / pm

Dihitung berdasarkan Kister, H,Z,, Distillation Operation, Mc Graw Hill, New York (1991),
hal 86

Dengan hubungan :

viim = kecepatan linear fluida (ft/detik)

pm = Rapat massa campuran (Ib/ft*)

Rapat Massa Campuran

Dihitung dengan persamaan :

100%

Youap / pv + %cair / pl
Dihitung berdasarkan Kister, H,Z,, Distillation Operation, Mc Graw Hill, New York (1991),

hal 86

Dengan hubungan :

pv = Rapat massa uap (Ib/ft>)
pl = Rapat massa cair (Ib/ft})

pm = Rapat massa campuran (Ib/ft%)
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Karena fluida yang mengalir dalam nozzle merupakan uap yang berasal dari reaktor maka

%cair = 0 dan %uap= 100,

pv = RO — 1,8133 kg/m?
BMgas = 28,9237 kg/kmol
Pt =1,9701 atm
R =(0,08205 m?3,atm/kmol,K
T =383 K
100%
pm = 100%/p7 = 1,8133 kg/m’?
. — (2000, 05
Vlin ( om )
Vlin =46,96725 m/detik
2376,07
3600
_ ﬂm3/detik _ 1,8133 _ 2
Ap " vlin m/detik  46,96725 0,00775 m
_ (AAPN05
Dnozzle = ( TL’ )
Drozzle =0,0977453 m x mn___ 3,84824 inch
0,0254m
Pipa Nozzle Standart

Berdasarkan tabel 13 Peters, M,S,, K,D,, Timmerhaus Plant Design And Economic for

Chemical Engineers, Ed IV, Mc Graw Hill, New York, (1991), halaman 888
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TAEILE 15
Steel-pipe dimensions
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Schedale 440 desmigneates fonmcr “smndard’” pops
Schedile 20 Jdesdgnates Tonmer Cemtro-smoang 't peipe.

Dipilih :
4 in NPS, Sch, No 40
Diameter luar pipa, Od  =4,5 inch x (0,0254m/inch) =0,1143m

Diameter dalam pipa, Id =4,026 inch x (0,0254m/inch) =0,1023 m

Maka tinggi ruang kosong bawah : H, = Hi+H+OD
H =12 inch + 18 inch
=30 inch = 0,762 m
H, =34m+0,762m+0,1143 m
=4,2763 m
Tinggi Packing (H3)

H; =44m
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Tinggi ruang kosong atas (H4)

Tinggi ruang kosong atas dirancang, H4+ =1 m
Tinggi total

H =2m+ 42763 m+44m+1m

=11,6763 m

3.3 Menghitung Tebal Shell
Digunakan bahan stainless steel SA 167 grade 3, Brownell dan Young, “Process Equipment

Design” (1959), John Willey andSon, New York,

Tekanan desain (P) 150%P =2,95515 atm
Tekanan Gauge =1,95515 atm
Allowable Stress (fan) = 18750 psi = 1276 atm
Efisiensi sambungan =0,85
Faktor korosi (¢) =0,125inch =0,003 m
Tebal shell :

P.di

. + cC
2.(fall.E —0.6.P)

=B 1 0,003=0,00465 m
2(1276x0,85-0,6x1,95515)

t=0,00012 inch

Dipilih tebal standart 3/16 inch = 0,00476 m
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4. 1 Kesimpulan Perhitungan

Tugas : Memisahkan C4H>O3 dari aliran gas
Pelarut  : Toluena
Tipe : Menara Absorber Bahan Isian (Packed Coulumn — 3in, Intalox Saddles)

Kondisi operasi

P :1,9701-1,9460 atm
T :37,2-40 °C
Mechanical Design

Jenis packing : 3in, Intalox Saddles
Diameter 01,829 m
Tinggi isian : 4,4 m
Tinggi menara: 11,6763 m

Tebal dinding : 0,00476 m

Masuk Keluar
Komponen massa (kg/jam) massa (kg/jam)

Gas (G) Cair (L) Gas (G) Cair (L)

Na 52003,36 0,00 52003,36 0,00

CcO 237,41 0,00 237,41 0,00

0O 11256,84 0,00 11256,84 0,00

CO; 1047,40 0,00 1047,40 0,00

CsHio 55,87 0,00 55,87 0,00

CsHiz 26,04 0,00 26,04 0,00

H,O 2654,03 0,00 2654,03 0,00
C7Hs 0,00 8395,98 0,00 8395,98
CsH120 0,00 2278,99 0,00 2278,99
C4H20s 2623,74 2,53 101,02 2525,25
Total 69904,69 10677,50 67381,97 13200,23

80582,19 80582,19




Neraca Panas

Kecepatan Panas Masuk

1. Kecepatan Panas Masuk Fluida Gas

Tmasuk :40  °C
Treff :25  °C
Komponen massa(kg/jam) icpdt Micpdt
N2 52003,36 4,36E+02 | 8,10E+08
CcoO 237,41 4,36E+02 | 3,70E+06
0)) 11256,84 4,43E+02 | 1,56E+08
CO2 1047,40 5,80E+02 | 1,38E+07
Cs4Hio 55,87 1,54E+03 | 1,48E+06
CsHiz 26,04 1,88E+03 | 6,79E+05
H>O 2654,03 5,05E+02 | 7,45E+07
C7Hs 0,00 1,64E+03 | 0,00E+00
CsH120 0,00 2,24E+03 | 0,00E+00
C4H203 2623,74 1,70E+03 | 4,55E+07
Total 69904,69 1,11E+09
Qi =1,11E+09 kJ/jam
2. Kecepatan Panas Masuk Fluida Cair
Tmasuk : 37,2 °C
Tetr :25 °C
Komponen massa(kg/jam) icpdt Micpdt
N2 0,00 3,55E+02 | 0,00E+00
CcoO 0,00 3,55E+02 | 0,00E+00
0)) 0,00 3,60E+02 | 0,00E+00
CO2 0,00 4,71E+02 | 0,00E+00
C4Hio 0,00 1,25E+03 | 0,00E+00
CsHiz 0,00 1,52E+03 | 0,00E+00
H>O 0,00 4,11E+02 | 0,00E+00
C7Hg 8395,98 1,33E+03 | 1,21E+08
CsH120 2278,99 1,82E+03 | 4,14E+07
C4H>03 2,53 1,38E+03 | 3,55E+04
Total 10677,50 1,63E+08

Lampiran Absorber (AB-01)
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Q2 = 1,63E+08 kJ/jam
Qin =Q1+Q2
= 1,11E+09 kJ/jam + 1,63E+08 kJ/jam

= 1,273E+09 kJ/jam

Kecepatan panas keluar
1. Kecepatan panas keluar fluida gas
Tkelvar = 39,4 °C

Treff =25 °C

Komponen massa(kg/jam) icpdt Micpdt
N2 52003,36 4,19E+02 | 7,78E+08
CcO 237,41 4,19E+02 | 3,55E+06
O 11256,84 4,25E+02 | 1,49E+08

CO, 1047,40 5,56E+02 | 1,32E+07
CsHio 55,87 1,48E+03 | 1,42E+06
CsHiz 26,04 1,80E+03 | 6,51E+05

H>O 2654,03 4,85E+02 | 7,15E+07
C7H3 0,00 1,57E+03 | 0,00E+00

CeH120 0,00 2,15E+03 | 0,00E+00
C4H203 101,02 1,63E+03 | 1,68E+06
Total 67381,97 1,02E+09

Q1 =1,02E+09 kJ/jam



Tkeluar = 38,7 °C

2. Kecepatan Panas Keluar Fluida Cair

Teetr =25 °C

Komponen massa(kg/jam) icpdt Micpdt
N2 0,00 3,98E+02 | 0,00E+00
CcoO 0,00 3,99E+02 | 0,00E+00
Oz 0,00 4,04E+02 | 0,00E+00
CO2 0,00 5,29E+02 | 0,00E+00
C4Hio 0,00 1,40E+03 | 0,00E+00
CsHiz 0,00 1,71E+03 | 0,00E+00
H>O 0,00 4,61E+02 | 0,00E+00
C7Hs 8395,98 1,49E+03 | 1,36E+08
CeH120 2278,99 2,04E+03 | 4,66E+07
C4H203 252525 1,55E+03 | 4,00E+07
Total 13200,23 2,23E+08

Q2= 2,23E+08 kJ/jam

=Q1+Q

=1,02E+09 kJ/jam + 2,23E+08 Kj/jam
= 1,243E+09 kJ/jam

Qvap = Qout - Qin
= (Q1+Q2)out — (Q1TQ2)in

=-3.0E+07 kJ/jam

Qin total = Qin + Qvap
=1,273E+09 kl/jam + (-3,0E+07) kJ/jam
= 1,243E+09 kJ/jam

Qout total — Qout
= 1,243E+09 kJ/jam

Lampiran Absorber (AB-01)
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MENARA STRIPPER
(ST-01)

Tugas : Memisahkan C4H>0Os sebagai hasil bawah stripper dengan kemurnian 99,9%

: dari campuran keluar absorber sebesar 13202,7522 kg/jam

Jenis :Sieve Trays Plate Stripper Tower
C7Hs
C¢H120 F.H C7Hs
C4H203 » a4 @ Qc CeH10
C4H205
P=1atm ‘ > P=1atm
T=119,7°C T=112,8°C
DHp
v
CeH120
Ors C4H>03
R P=1,020623 atm
. T=202,6°C
B.Hg
Langkah Perhitungan :
1. Neraca massa, Kondisi operasi atas dan bawah
2. Jumlah plate minimum
3. Jumlah plate ideal
4. Effisiensi plate
5. Plate aktual
6. Diameter dan tinggi menara
1. Neraca massa
Dirancang : Komponen kunci ringan CsH120
Komponen kunci berat C4H203
Recovery : 99.9 %
CeH 120 keluar hasil atas =0,999 x 1835,3338 =2279,23550 kg/jam
C4H0s keluar hasil atas =0,001 x 2525,2525 =2,52525 kg/jam
CeH120 keluar hasil bawah = 1835,3338 — 1833,49847 =2,28152 kg/jam

C4H20s keluar hasil bawah  =2525,2525 —2,52525 =2522,72727 kg/jam
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a. Panas Laten Penguapan

hvap = A (1 _ T],.)(B+C Tr+D Tr:+E Tr3)

Dengan hubungan :

A, B, C, D, dan E : konstanta

hvap

T: : Suhu tereduksi = T/Tc¢
T : Suhu operasi [ K ]

Te : Suhu kritis [ K ]

: Entalpi penguapan [ kJ/kmol ]

Data konstanta A,B,C,D, dan E dari Yaws

Komponen A B C D E
C7Hs 50,139 5,920E+02 3,830E-01 0,00E+00 0,00
CeH120 57,680 5,710E+02 4,160E-01 0,00E+00 0,00
C4Ha0s 59,574 7,210E+02 2,160E-01 0,00E+00 0,00

b. Rapat massa fase cair

Dihitung dengan

density =& B8

=[1-TS T

density = saturated liquid densing, gimil
A B, ard n = regressicn coefllclesnts fior chemical comypound

T = temparatura. K

T = crilical tamparatura, kK

Dengan data

Komponen B Tc n
C-Hs 0,300 2,71E-01 | 5,92E+02 | 2,99E-01
CsH 120 0,267 2,59E-01 | 5,71E+02 | 2,86E-01
C4H,0; 0,448 2,61E-01 | 7,21E+02 | 3,56E-01
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c. Tekanan uap dihitung dengan

izl R

Hedputdme s AT sk e o R
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Konstanta Persamaan Antoine :

Komponen A B C D 1§

C7Hs 3,41E+01 | -3,04E+03 | -9,16E+00 | 1,03E-11 | 2.70E-06
CsH 12O 6,42E+01 | -4,36E+03 [ -1,98E+01 | -4,00E-10 | 7,1E-06
C4H203 | -43E+01 | -1,69E+03 | 2,24E+01 | -2,79E-02 | 1,17E-05

Menentukan kondisi operasi umpan :
Suhu dihitung secara iterasi sampai diperoleh Xyi =Xki xi =1
T=392,68 K=119,68°C P=1atm=760 mmHg

fraksi Puap Puap . N P
mol (mmHg) | (atm) Ki=Puap/pt | yi=Kixi | ai=Ki/Khk

Komponen

Toluena | C-Hs | 0,6256 | 970,5663 | 12771 | 1,2604 0,8225 17,7239
MIBK | CeH1,O | 0,1631 | 776,1023 | 1,0212 | 1,0078 0,1644 14,1727
Maleat | o0 | 01843 | 547603 | 00721 | 00711 0,0131 1,0000

anhidrat

Total 1 1,00

Menentukan kondisi operasi suhu uap atas :

Kondisi operasi atas merupakan suhu didih umpan karena pada stripper, suhu dihitung secara
iterasi sampai diperoleh Xy1 =Xki xi =1.

T=3858K=112,8°C P =1 atm =760 mmHg

Komponen fraksi Puap Puap . e . .
mol (mmHg) (atm) Ki=Puap/pt | yi=Kixi | ai=Ki/Khk
C7Hs 0,8000 | 803,69817 | 1,0575 1,0437 0,8349 19,3236
CeH120 0,1998 | 639,68064 | 0,8417 0,8307 0,1660 15,3800
C4H203 0,0002 | 41,591607 | 0,0547 0,0540 0,0000 1,0000
Total 1 1,00
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Menentukan kondisi operasi bawah :
Kondisi operasi bawah merupakan suhu didih hasil bawah karena pada stripper, suhu dihitung
secara iterasi sampai diperoleh Xyi =Xki xi =1.
T=475,6 K=202,6 °C

P =1,0206 atm = 775,6710923 mmHg

fraksi Puap Puap . e P
Komponen mol (mmHe) | (atm) Ki=Puap/pt | yi=Ki xi 1=Ki / Khk
Toluena | CsHg | 0,0000 | 5862,5000 | 7,7138 7,4591 0,0000 7,4953
MIBK | CsHi20 | 0,0009 | 4905,1460 | 6,4541 6,3697 0,0056 6,4006
Mqleat CsH205 | 0,9991 | 766,3566 | 1,0084 0,9952 0,9943 1,0000
anhidrat
Total 1 1,000
Menentukan Konstanta Underwood
saturated liquid, q =1,
aixl-,f 1
Z a; — 6 =1 q
Keterangan :
ai = Volatilitas relative
q = Thermal kondisi umpan
©  =konstanta underwood
Nilai © dihitung secara iterasi sampai diperoleh £ ai xi,f/0i-O = 0
o 2,626435
Komponen ol x1,fi oi xi,f ai-O oi x1,f/0i-O
C7HS8 12,0350 0,6526 7,8538 5,2273 1,5024
C6H120 9,9218 0,1631 1,6187 -1,0077 -1,6060
C4H203 1 0,1843 0,1843 -2,4422 -0,0750
Total 22,9570 1 9,6567 1,7774 -0,1790
Menentukan minimum reflux ratio

Komponen ol xi,d ai xi,d 01-O oi x1,d/ai-O
C7HS8 12,0350 0,0000 0 9,4083 0
C6H120 9,9218 0,0009 | 0,0088 7,2953 0,0012
C4H203 1 0,9991 0,9991 -1,6264 -0,6140
Total 22,9570 1 1,0079 15,0772 -0,6130

a;x;

2 oc-l—ué — 1= Roin
Rmin =-0,6130-1
Rmin =-1,6130
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NERACA MASSA
v Toluena
g MIBK
F .
s — Maleat Anhidrat
Toluena
MIBK
Maleat Anhidrat
MIBK
—
Maleat Anhidrat
L
umpan hasil atas hasil bawah
Komponen Kmol/jam | Kg/Jam | Kmol/jam | Kg/Jam | Kmol/jam | Kg/Jam
Toluena | C;Hs 91,2607 | 8395,9826 | 91,2607 | 8395,9826 | 0,0000 0,0000
MIBK | CeH120O | 22,8152 | 2281,5170 | 22,7899 | 2281,5170 | 0,0253 2,5253
Mqleat C4H2Os3 | 25,7679 | 2525,2525 0,0258 2,5253 25,7421 | 2522,7273
anhidrat
Total 139,8437 | 13202,752 | 114,0764 | 10677,4996 | 25,7674 | 2525,2525
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a. Beban Panas Kondensor

ViH,

L.H, DHp

Dihitung dengan persamaan :

Qt= X vi hvapi

Dengan hubungan :

Qt : Beban panas [ kJ/jam ]

hvapi : Panas laten pengembunan [ kJ/kg ]
vi  : Kecepatan massa uap [ kg/jam ]

Suhu fluida panas rerata

T, —(BtT)_ (3858 K:"’BS"‘ K) = 385,6 K =112,6°C

2
Nilai hvap dievaluasi pada suhu T =385,6 K =112,6°C

Komponen kg/jam hvap [ kJ /kg ]| v hvap [ kl/jam]

C7Hs 8395,983 33,490 281178,298
CeH120 2278,992 57,680 131452,245
C4H203 2,525 59,574 150,439

Total 10677,500 412780,982

Q: =412780,982 kJ/jam
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b. Beban Panas Reboiler

o e
—» 4
L—
DHp
F.Hr
v
Qrs
B.Hgp
Dihitung dengan persamaan :

Qt =Qs+Qv

Dengan hubungan :

Qs : Beban panas untuk menaikan suhu [ kJ/jam ]
Qt : Beban panas total [ kJ/jam ]

Qv : Beban panas untuk penguapan [ kJ/jam ]
Beban panas untuk menaikan suhu

Qs=Z Lmassixcplix (t2—t1)

Dengan hubungan :

cpl : Kapasitas panas masing-masing komponen [ kJ/kg.K ]

Linass : Kecepatan masing-masing komponen cairan masuk reboiler [ kg/jam |
t1 : Suhu fluida dingin masuk [ K ]

t2 : Suhu fluida dingin keluar [ K ]

Untuk :t1=475,1151 K=202,1 °C
t2=475,5974 K =202,6°C

_475,1151 K+475,5974 K

Suhu fluida dingin rerata : tay . = 475,3562 K
Komponen kg/jam cpl[ kJ/kg K ] | Lmass cpl (t2-t1)
C7Hs 0,000 1,070 0,000
CsH120 12,383 1,438 8,589
C4H203 13692,550 1,021 6742,200
Total 13704,934 6750,739

Qs =6750,739 kJ/jam
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Beban panas untuk penguapan
Dihitung dengan persamaan :
Qv = Zvmassi x hvapi

Dengan hubungan :
hvap; : Panas laten penguapan masing-masing komponen [ kJ/kg ]
vmass; : Kecepatan massa masing-masing komponen dalam fase uap [ kg/jam ]

Komponen kg/jam hvap []kJ ke vmasx hvap
C7Hs 0,000 292,548 0,000
CsH120 10,102 274,691 2774,885
C4H203 11169,823 481,751 5381074,368
Total 11179,925 5383849,253
Qv =15383849,253 kJ/jam
Beban panas total
Qt =6750,739 kJ/jam + 5383849,253 kJ/jam = 5390599,992 kJ/jam
2. Menentukan Jumlah Plate Minimum
Dihitung dengan persamaan Fenske :
xlk . xhk
Ln[(—)p (7))
__ xhk "~ xlk
In( cav)
Dengan hubungan : Nin : Jumlah plate minimum
XIk : Fraksi mol komponen kunci ringan
Xhk : Fraksi mol komponen kunci berat

Index :D : Distilat

B : Residu

oav : Volatilitas relatif rerata
Volatilitas relatif dihitung dengan persamaan :

aav =.a, a,

do  =[15,38x 6,4006]"0,5
~9,9218

0,1998 0,9991
N . — Ln[(O,OOOZ)x(O,OOO‘)) _ 6
mm Ln(9,9218)
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Menentukan Jumlah Plate 1deal
Puncak Menara

Faktor stripping

(V/L)min =S/K

S =99,9%

Kik = 14,1727

Ro _999%
14,1727

Rmin = 0,0705

Menentukan V/L operasi

V/L operasi = 1,5 X Rumin
=1,5x0,0705
=0,1057

Dihitung dengan persamaan Ludwig, E. E., 1979, “Design for Chemical and Petrochemical
Plants, Volume 11, Second Edition, p.51, Gulf Publishing Company, Houston. (Hal 124)

3 Baa o Fa !
M, T o Be, | i
So = LKatas X (V/ L)operasi
=14,1727 x 0,1057
=1,4985
€ =99,9%
10g(49'95%)
m+1 =—21%"— 153625
log(1,4985)
m = 14,3625
m =14
Effisiensi Plate

Didekati dengan cara O’Connell

Towler, G., Ray Sinnot, Chemical Engineering Design, Elsevier, San Diego, (2008),
halaman 701 tentang hubungan antara of x uf dengan efisiensi plate.

af = Volatilitas relatif dalam umpan

uf = Viskositas rerata dalam umpan

Viskositas rerata pada umpan menara
T=394,1465 K =121,1465 °C

fraksi "
mol uf (cP) xf* pf

Toluena C7Hsg 0,6526 0,2440 0,1593
MIBK CeH120 | 0,1631 0,2575 0,0420

Maleat CH,05 | 0,1843 0,8073 0,1488
anhidrat

Total 1,0000 1,3089 0,3500

Komponen
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Ludwig Vol.2 (Hal.54)
Dari gambar korelasi Drickamer & Bradford, diperoleh Effisiensi =45%

5. Jumlah Plate Aktual
Nideal

eff
Dengan hubungan : eff = Efisiensi plate
Nakwal = Jumlah plate aktual
Nideat = Jumlah plate ideal

=31,9168

Naktual =

14
45%

Naktual
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6. Diameter dan tinggi menara
Dihitung berdasarkan kecepatan flooding, kondisi dievaluasi pada puncak menara dan
dasar menara.
Tinjauan pada bagian dasar menara.
Sketsa Permasalahan :

T aleam
_‘[_ o kendensaf
i
L] B, b
Li : Kecepatan massa cairan (kg/jam)
Vo : Kecepatan massa uap (kg/jam)
B : Kecepatan massa residu (kg/jam)
X1 : fraksi mol pada fase cair
yi : fraksi mol pada fase uap
xb : fraksi mol masing-masing komponen pada residu
Suhu residu (keluar boiler)
T =475,6 K=202,6 °C
Komponen BM kmol/jam kg/jam
Toluena C7Hs 92,0 0,0000 0,0000

MIBK CeH120 100,0 0,0228 2,2815

Maleat CsH05 | 98,0 25,7421 | 2522,7273
anhidrat
Total 290 25,7649 | 2525,0088

Menentukan komposisi uap yang keluar dari Reboiler (Vo)
Kecepatan mol Vo = Kecepatan mol V;
Karena aliran konstan molal, maka Vo = 114,0788 (hasil atas kmol/jam)



Komposisi uap terdiri dari :
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Komponen Yi Vi Kg/Jam
Toluena CsHs 0,0000 0,0000 0,0000
MIBK CsH120 | 0,0009 0,1010 10,1018
Maleat
anhidrat | 29 | 00991 | 113,9778 | 11169.8200
Total 1 114,0788 | 11179,9200
Komposisi fase cair masuk reboiler :
Dihitung dari neraca massa, Li = Vi + B;
Bi : Kecepatan massa residu reboiler [ kmol/jam ]
L : Kecepatan massa fase cair masuk reboiler [ kmol/jam |
Vi : Kecepatan massa fase uap keluar reboiler [ kmol/jam ]
Komponen kmol/jam | fraksi mol kg/jam
Toluena CsHs 0,0000 0,0000 0,0000
MIBK CeH12O | 0,1238 0,0009 12,3833
Maleat
anhidrat | 9% | 1397199 | 09991 | 13692,5500
Total 139,8437 1 13704,934

Suhu masuk reboiler
Dihitung secara iterasi sampai diperoleh Xyi = Zki xi =1

Taigin =475,1 K=202,1°C
Pt =760 mmHg =1 atm
Komponen fraksi Ki= Yi :.Xi *
mol Puap Puap/pt ki
Toluena C7Hg 0,0000 7,6488 7,6488 0,0000
MIBK CeH120 | 0,0009 6,3974 6,3974 0,0050
Maleat
anhidrat | ©*M1293 | 09991 0,9959 0,9959 0,9950
Total 1 15,0421 15,0421 1,0000
Tinjauan fase uap
Tekanan =760 mmHg =1 atm
Suhu operasi =475,6 K =202,6 °C

Massa molekul campuran
__ Kecepatan massa uap total

My

Kecepatan mol uap total

111799

M -
wv 114,079

= 98,0018 kg/kmol
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Rapat massa uap
Didekati dengan persamaan gas ideal

_ Mwv Pt
Ro T

Dengan hubungan

Pg

:pe : Rapat massa fase uap [ kg/m? ]
M : Massa molekul uap [ kg/kmol ]
Pt : Tekanan total [ atm ]
Rg : Konstanta gas ideal [ 0,08314 m?®.bar/kmol.K ]

T : Suhu operasi [K]
98,0014 x 1,0132

Pe™ 0831 x 385,8096

=3,0958 kg/m’
Tinjauan fase cair

Tekanan operasi : 1,01325 bar =1 atm
Suhu operasi : 385,809608 K =112,8°C
Rapat massa fase cair
_ Kecepatan massa total
! Kecepatan volume total
Komponen kg/jam p m/p
Toluena C7Hg 0,000 343,6237 0,000
MIBK CeH120 12,3833 298,5936 0,041
Maleat CaHa0s | 13692,550 | 559,0449 | 24,493
anhidrat
Total 13704,934 | 1201,2622 24,534
_13704,934
24,534

pl = 558,6046 kg/m?

Tegangan muka
3

T = meas

i=1

S, T,

Dengan hubungan : T = Tegangan muka [ dyne/cm |
Xmass = Fraksi massa
Index : 1 = komponen
Komponen kg/jam fraksi massa | t[dyne /cm] ™*m
Toluena C7Hs 0,0000 0,0000 17,9552 0,0000
MIBK CeH120 | 12,3833 0,0009 14,7519 0,0133
Maleat

anhidrat | “29% | 13692,5502 | 0,9991 32,0295 | 32,0005
Total 13704,9336 1,0000 64,7366 32,0138
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Parameter Flooding
L p

Flv = — (%)%
Vop

Towler, G., Ray Sinnot, Chemical Engineering Design, Elsevier, San Diego, (2008),
halaman 720.

Dengan hubungan : Flv :Parameter
L  :Kecepatan massa fase cair [ kg/jam ]
V  :Kecepatan massa fase gas [ kg/jam |
pe :Rapat massa fase uap [ kg/m’ ]
pi : Rapat massa fase cair [ kg/m’ ]

137049  3,0957
Flv = ( X ) 103

11179,9 ~ 558,6046
Flv=0,0913

Parameter kecepatan flooding :
Diperoleh dari tabel 14.2 van winkle (hal 577)

Dicoba : Jarak antar tray =18 in
=0,4572 m

10
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3 [ e T -
K, o 1| = I lll_'Sl'-.l |
- | |
= ! 1 IJ + r 1 > |
e —— | [ e | |
el =] =TT 1
:_:—g-&u":__ﬁ"“-:;h“:;‘“-q—-—— —
e e ] B AR
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T
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b T [
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-
10 E_ Ly
0.0 afl " 1.0 5.0
L

Figure 11.2%. Floadng wincity, seve plates

Dari fig 11.29 diatas, diperoleh = 0,079 m/detik.



Kecepatan uap maksimum
Dihitung dengan persamaan :
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T 0.2

Uf = Kk, (2L P8yos (

20 dyne/cm

Merupakan adaptasi dari persamaan 11.81 Towler dan Sinnot, halaman 720

Dengan hubungan : Ky
Us
pl
pg

T
558,6046—3,0957

: Parameter kecepatan flooding [ m/detik ]
: Kecepatan uap maksimum [ m/detik |

: Rapat massa fase cair [ kg/m’ ]

: Rapat massa fase uap [ kg/m® ]

: Tegangan muka [ dyne/cm |

Ur=0,079(
3,0957
Ur=1,16265 m/detik

Kecepatan Volume Uap
_ kecepatan massa uap

Quap =
rapat massa uap

Quay = 13704,93
U 30958
Quap = 4427 m*/jam

Quap = 1,2297 m?/detik

Luas Penampang Menara
Kecepatan operasi uap :

32,01
)0,5( ~ )0,2

Berkisar antara 80% sampai 85% kecepatan linear maksimum (matthew van winkle, hal

577).

Dirancang : Kecepatan operasi = 80% kecepatan maksimum.

uop = 80% x Us
uop = 80% x 1,16265
uop = 0,9301 m/detik

Luas Penampang Tray
Quap
80% Uop

Dengan hubungan : At

Quap
Uop

At _ 1,2297
80% x 0,9301
At=1,6526 m*

: Luas Penampang [ m? |
: Kecepatan volume uap [ m?/detik ]
: Kecepatan linier uap [ m/detik ]
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Diameter Menara

Dy — |4 Ar
7T

Dt=( 4x 1,6526)0'5
3,14
Dt=1,4510m

Dt =4,7603 ft

Diameter standart
Dipilih antara 3ft, 4 ft, 6 ft, 8ft, 10 ft, 12 ft, 15 ft dan 20 ft.
Dipilih diameter standart =6 ft = 1,8288 m ( Ludwig Vol.2 Hal. 151 tabel 8-14)

Tinggi Menara :
Dihitung dengan persamaan :
Ht=H; +H,+Hs+Hy4

Dengan hubungan : H; = Tinggi penyangga [ m ]
H, = Tinggi ruang kosong bawah [ m ]
H; =Tinggitray [ m]
Hs = Tinggi ruang kosong atas [ m ]
H: =Tinggi total [ m ]

Tinggi Penyangga :
Dirancang : Tinggi penyangga, Hi = 2m

Tinggi ruang kosong bawah

Dihitung berdasarkan Kister, H.Z., Distillation Operation, McGraw-Hill, New York
(1991), Halaman 84.

Sketsa:

P ryres = awesfrrwes

R L L TiF TSRO S |
e P—————————— R =T CNFE T
= — e £ = E =

Untuk menghitung tinggi ruang kosong bawah, maka perlu dihitung tinggi cairan dan
diameter pipa.
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Tinggi cairan :
Dihitung dengan persamaan :

L1 .6
77 — L4 Vi =
Az pl
Dengan hubungan : At : Luas Penampang Menara [ m? ]
H< : Tinggi cairan [ m |
Li :Kecepatan volume cairan [ m*/detik ]

V£ :Volume cairan [ m® ]
©  : Waktu tinggal cairan [ detik ]

Waktu tinggal cairan :

Diprediksi berdasarkan Kister, H.Z., Distillation Operations, Mc-Graw-Hill, New
York,(1991), Halaman 93

Diperoleh waktu tinggal, © = 5 menit.

_ (137049x5
V4= ( 558,605 )
V£ =122,671 m*/jam
V4 =2,045 m’

_ . 2,045
He= (Zﬁx 62 )
H<=0,0723 m

Diameter nozzle untuk uap
Dihitung dengan persamaan :

4 A
Dnozle= | ~2F
T
Dengan hubungan : Ap = Luas penampang pipa nozzle [ m? |
Drozzle = Diameter pipa nozzle [ m ]

Adapun luas penampang pipa nozzle dihitung dengan persamaan :

Ap = v ?}
v /irz
Dengan hubungan : Q. = Kecepatan uap [ m*/detik ]

Vin = Kecepatan linear fluida masuk dalam nozzle [ m/detik ]

Kecepatan linear fluida dihitung dengan persamaan :

viin = /4000 / pm

Kister, H.Z., Distillation Operations. (1991), Halaman 86
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Dengan hubungan : viim : Kecepatan linear fluida [ ft/detik ]
pm : Rapat massa campuran [ 1b/ft® ]

Rapat massa campuran dihitung dengan persamaan :

B 100%
Youap | pv + %cair | pl
Kister,H.Z., Distillation Operations. (1991), Halaman 97
Dengan hubungan : pv  : Rapat massa uap [ 1b/ft’ ]

pl  :Rapat massa cair [ Ib/ft’ ]
pm : Rapat massa campuran [ 1b/ft? ]

Karena fluida yang mengalir dalam nozzle merupakan uap yang berasal dari reboiler maka
%cair = 0 dan %uap = 100.

pv=3,0958 %L x L, 030M _ 51933 2
1007/:)1 0,4536 kg ”{t ft
- (1000/ /0, 1933) 0,1933 ft3

4000
viin= (0 1933)0 ’
vlin= 143,867 L x x 2 =

1,0335

=1 43, 8507] = 0,0280 m?

Daopste = (4x0,0280)0,5

Dnozzle 0 1890 m= 7 4413 m

Pipa nozzle standart :

Dipilih berdasarkan tabel design property of pipe di buku Brownell and Young (Hal 402)
Dipilih :

26 in NPS, Sch. ST

Diameter luar pipa (OD) =7,751n=0,1969 m

Diameter dalam pipa (ID) =7in =0,1778 m

Maka tinggi ruang kosong bawah:
H>=0,0723 + ((17+24)inx0,0254%) + 0,1969 m
H>=0,9042 m

Tinggi tray (H3)

Dihitung dengan persamaan :
H3 = (ngay-2) X jarak antar tray
=(31,9168-2) x 0,4572

H;=13,6780 m

Tinggi ruang kosong atas (H4)
Hi=1m
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Tinggi total
Hi=2m+0,9042 m+ 13,6780 m+ 1 m
H¢=17,5821 m

Pressure Drop
Dihitung dengan persamaan

AHT = ho+ 3 (ho+h0w+é)+h2'
2 York (1967), Halaman 507

Dengan hubungan :

AHT = Pressure drop total [ m |

ho = Pressure drop untuk mengatasi lubang perforated [ m |
how = Tinggi cairan diatas weir [ m ]

ht = Pressure drop untuk mengatasi tegangan permukaan [ m |
3 =Faktor areasi
A =Kemiringan ketinggian cairan diatas tray

Perhitungan pressure drop pada seksi enriching dievaluasi pada puncak menara sedangkan
untuk seksi stripping dievaluasi pada dasar menara.

a. Seksi enriching

Tekanan : Ptotal =1 atm
Suhu uvap : Tdew =392,7K
Suhu cair : Typ =475,6 K

a.1 Pressure drop untuk mengatasi lubang perforated
Dihitung dengan persamaan :

ho = 0.186(H 22 £
Co yal4
Van Winkle, Halaman 519
Dengan hubungan :
Co : Koefisien uap lewat lubang perforated
Uh : Kecepatan linear uap melewati lubang perforated [ft/detik]
pv : Rapat massa uap [ kg/m® ]
pl : Rapat massa cair [kg/m’ |

Untuk menghitung kecepatan linear uap, diperlukan diperlukan data lubang perforated
dan tebal tray. Diameter lubang perforated berkisar antara 1/16 in sampai 1 in.
Referensi : 1. Kister H.Z., Distillation Operation, (1991), Halaman 146

2. Van Winkle, Distillation (1967), Halaman 490
Tebal tray berkisar antara 12 Gage sampai 16 Gage.

Dipilih diameter lubang perforated, do : 3/16 in. (Kister, H.Z., Halaman 148)
Tebal tray dipilih 12 Gage =5 mm
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(Towler dan Sinnot, Chemical Engineering Design Principles, MCGraw-Hill, New York 2008,

Halaman 727)
do =3/16 in=0,0048 m
Pitch =4xdo
=4x0,0048m
=0,0191 m

Luas aktif, Aa = 80% X Atotal

m Dt?
Atotal =

4

T X 1,45092
Atotal e —
Atotal = 1,6526 1’1’12

4

Aa  =80%x 1,6526 m>
Aa =1,3221 m?

Luas lubang perforated total
Dihitung dengan persamaan :

dO ) .2
Pitch
Ah : Luas lubang perforated total [ m? |

do : Diameter lubang perforated [ m |
Pitch : Jarak antar 2 lubang perforated [ m ]

Ah=13221 x (2222)?
0,0191
Ah =0,0826 m”

Ah = Aa (

Kecepatan volume uap pada puncak menara, Qv = 1,033545453 m?/detik
3

m
_ L2297 7k

0,0826 m2

Uh = 14,8820

m
detik

It Uh=14,8820 2 x —L

detik ’ detik 0,3048 m

Uh = 48,8254-L

detik

Dalam satuan
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Koefisien perforated Co, diperoleh dengan bantuan fig 11.36 Towler dan Sinnot, Halaman 729

- Ji’

(=N B} -

Tebal plate =5 mm

do =4,7625 mm
'tebal plate __5 _ 1,0499
do 4,7625

AR _ 0,0826
‘Aa  1,3221
== 6,25%
Co=0,82

B 48,8254 0,1933
ho = 0,186 x (== 0,82 )* (558,604—6)
ho =0,2281 in
ho =0,0058 m

Pressure Drop untuk mengatasi tinggi weir
Dihitung dengan persamaan :

how =0.750 (———
pl w

Towler dan Sinnot, halaman 724

Dengan hubungan :

how : Tinggi cairan diatas weir [ m |

L  :Kecepatan massa cairan [ kg/detik ]
Ilw : Panjang weir [ m ]

pl  :Rapat massa cairan [ kg/m> ]

)2/3

=

Panjang weir diperoleh dengan bantuan tabel 14.10, Van Winkle, Distillation, McGraw-Hill,

NewYork(1967), halaman 591
20% dari luas keseluruhan
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Untuk Ad/At =0,1999 diperoleh Iw/Dt = 0,8706
Ad : Luas downcomer [ m? ]

At : Luas down menara [ m? ]

Dt : Diameter menara [ m ]

lw =0,8706 x 1,4509 m

Iw=1,2632 m
L = 13704,934 <&, _Jam__
jam 3600 detik

L =3.,8069 detik

B 1,2632 2
how =0,7250 x (g )?
how =0,0107 m
Tinggi weir (hw)

Tinggi weir berkisar antara 1 in sampai 3 in ( Van Winkle, Halaman 577 )
Dipilih hw =3 in = 0,0762 m

Faktor aerasi :
Diperoleh dengan bantuan fig 13.16, Van Winkle, Distillation, Halaman 516, tentang hubungan
antara Uv (pv)*>dengan B.

Dengan hubungan :
Uv : Kecepatan superfisial uap [ ft/detik ]
pv : rapat massa uap [ Ib/ft® ]

Kecepatan Supervisial Uap

3
m
12297
V T e .
1,6526 m?
m ft
Uv=0,7441

detik  0,3048m

Uv = 2,4413 ft/detik

b0

Uv(pv)** = 2.4413 x (0,1933)°° = 1,0732 -

- EMT -
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diperoleh :
B =

Kemiringan cairan diatas tray (A)
Kemiringan A dapat diabaikan, maka A~0

0,7

Pressure Drop untuk mengatasi tegangan muka
Dihitung dengan persamaan :

0047
pl do
Van Winkle, Halaman 521

ht

Dengan hubungan :

ht : pressure drop untuk mengatasi tegangan muka [ in ]
do : diameter lubang perforated [ in ]

pl : rapat massa cairan [ 1b/ft3 ]

Tegangan Muka

Pada suhu titik didih atas =385,8 K=112,8°C
Tt =32,014 dyne/cm

pl =558,605 % x
ht = 0,040 x 32,0138

 375359x3/16
ht =0,02 in=0,000462 m

b x 0,305 m
0,454 kg ft

lb
= 375,359]?

AHT :ho+,8(ho+how+%)+hr

AHT = 0,0058 + 0,75 x 0,0058 + 0,0107 + 0 + 0,0005
AHT =0,0178

AHT = AHT. pl. g
AHT =0,0178 x 375,3586 x 9,8
AHT = 65,4618 Pa

bar

AHT = 65,4618 Pa x (F)
AHT = 0,00065 atm

Pressure Drop = 0,00065 x 31,9168
Pressure Drop = 0,0206 atm



Lampiran Stripper (ST-01)

KESIMPULAN PERHITUNGAN MENARA ST-01

Nilai Recovery Maleat Anhidrat
Kondisi operasi atas

Kondisi operasi umpan
Kondisi operasi bawah

Beban Panas Kondensor (Qy)
Beban Panas Reboiler (Qs+Qv)
Jumlah plate minimum
Jumlah plate ideal

Effisiensi plate

Jumlah plate aktual

Kecepatan uap maksimum (Uy)
Kecepatan operasi uap

Luas penampang tray (A¢)
Diameter menara standart
Tinggi penyangga

Tinggi ruang kosong atas
Tinggi ruang kosong bawah
Tinggi tray

Tinggi total menara ST-01
Panjang weir

Tinggi weir

Luas lubang perforated total (An)
Pressure drop total

:99,9%
:P=1latmdanT=112,8 °C
:P=latmdanT=119,7°C
:P=1,02 atm dan T = 202,6 °C
:412780,982 kl/jam

: 5390599,992 kJ/jam

16

114

1 45%

132

1 1,16265 m/detik

: 80% kecepatan uap maksimum
:1,6526 m?

16 ft=1,8288 m

:2m

:1lm

20,9042 m

: 13,6780 m

2 17,5821 m

01,2632 m

:3in=0,0762 m

:0,0826 m?

10,0206 atm



Lampiran Flaker (FL-01)

FLAKER - 01 (FL - 01)

Tugas : Mendinginkan Hasil Bawah Menara Stripper dari suhu 100°C menjadi
suhu 35 °C dan sekaligus merubah fase dari fase cair ke fase padat
dengan pendingin air masuk pada suhu 30 °C keluar suhu 40 °C, dengan

kecepatan umpan = 2525,252525 kg/jam

Tipe Alat : Cooling Drum Flaker

1. Neraca Panas Flaker

a. Enthalpi masuk Flaker :

Suhu refferensi =25°C =298K
Suhu Dasar Menara =100 °C =373 K

Komponen m kg/jam cp.dT Q (kJ/jam)
CeH120 2,5253 2,3190 5,8562
C4H20s3 2522,7273 1,7928 4539,9567

4365,8128

b, Enthalpi Keluar Flaker :

Suhu refferensi = 25°C =298K
Suhu Keluar Flaker = 35°C =308 K



Lampiran Flaker (FL-01)

Komponen m kg/jam cp.dT Q (kJ/jam)
CeH120 2,5253 2,2284 5,6272
C4H20s 2522,7273 1,6409 4139,5095

4145,1367

c. Panas perubahan fase :

Heat of Solidification = -138,18 klJ/kg
Umpan total = 2525,2523 Kg/j

Panas Solidifikasi = -138,18.2525,2523 kg/jam

= -348949,4949 kl/j

d. Beban Panas Flaker :

Beban panas = 4365,8128 —4145,1367 - ( -348949,4949 ) kJ/jam

=349170,1711 kJ/jam

2. Menentukan Jumlah Air Pendingin :

Suhu pendingin masuk =30 °C

Suhu pendingin keluar =40 °C
Cp pendingin =4,1796 kJ/Kg.°C

Jumlah Pendingin :

WC =

Qc

Cp.(t2 -t1)

349170,1711 kJ/jam

4,1796 kJ/kg.°C . ( 40 -30)°C

= 8354,1528 Kg/jam




Lampiran Flaker (FL-01)

3. Menentukan luas transfer panas :

a. Menentukan At Imtd

Suhu air pendingin masuk (t;) =30 °C
Suhu air pendingin keluar (t2) =40 °C
Suhu umpan masuk (T1) =100 °C
Suhu umpan keluar (T2) =35 °C

(Ti-t) - (T2-t2)

AT(Imtd) =
In (T1-t1)/(T2-t2)

(100,0 - 50,0) - (35,0 - 30,0)

(100,0 - 50,0)

In
(35,0- 30,0)

= 13,72°C

b. Umpan dan pendingin :

Kecepatan Umpan masuk 2525,2523 Kg/jam

8354,1528 Kg/jam

Kecepatan air pendingin

c. Beban panas :

Beban panas Flaker =349170,1711 kJ/jam



Lampiran Flaker (FL-01)

d. Overall Heat transfer

Table 12.1. Typical Overall Coefficients

Cold Flsd

Hot Auid U (W/m™C)
Heat exchangers

Water Water RO 1500
Oinganic sibvents Organic solvents T30
Light b Light mls -4
Heavy wils Heavy wh 5300
Cases Craes 10-50
Cieers

Ui sidventy Water BT
Lkt waks Water 35050
Heavy uils Water -3
Crases Water 20-300
O shvents Brme E50-500
W ter Brme =120
Crases Brime 15-250
Heiters

Steam Water T3iHM-4{M0
Sigam Orgamic solvents SO 1000
Steam Light mls -5
Steam Heavy mk G450
Steam G -3
Bowtherm Heavy wk S-300
[rowetherm Graes -2
Flus g Steam H-T{
Flus Hydmsearhim vapors 30-100
Cimdemsers

Adfusins vapon Water L1500
Umgamic vapsom Water i U]
O | some nomconde naable) Water S00-Ti
Wacumm cumdensen Water 250
Wigreom ziews

Steam Adgquenns sohutions TOMR- 15060
Syemm Lught vsrganics - 12000
Steam Heavy omgames B0

Dari Hal 797 Tabel 12.1 Toweller dan Sinnot :
Range Ud =250-750 W/ m?°C
dipilh Ud =250 W/ m?°C =900 kJ/jam m? °C



Luas transfer panas :

Q

Ud . AT Imtd
349170,1711 kJ/jam

A:

900 kJ/jam.m?,°C . 13,72 C

28,2675 m?

4. Ukuran Flaker :
Diamater = 2 m
Solidification Area :

Sudut death Area = 20°
Sudut Atkif =360° - 20°
= 340°

Solidification Area Flaker :
At = Af. (340°/360°)
=26,6970 m?
Panjang Flaker :
At. (1 /rph)
L=——
3,14.D

28,2675 m2. (1/ 5)

3,14.2m
=3,601 m
Sehingga diperoleh :

Diameter = 2 m = 2000 mm

Dipilih :

Panjang =4,5 m =4500 mm

Lampiran Flaker (FL-01)




Lampiran Flaker (FL-01)

Solidification Area = 28,2675 m?
Revolution per hour (rph) = 5 rph

Ud terkoreksi = 900 x 1 =900 kJ/jam m? °C

5. Tebal Padatan :

Kecepatan Umpan = 2525,2523 Kg/j
Putaran =51ph

Aktif area = 28,2675 m?
waktu untuk 1x putar = 0,2 jam

= 12,0 menit

2525,2523 Kg/jam

Volume padatan =
51ph. 3,0775 Kg/lt

=164,1 It
=0,1641 m®
Tebal padatan :
0,1641 m*
t§s=———
28,2675 m?
= 0,006 m
= 5,806 mm

Range tebal = 0,4 - 6 mm ( Perry, ed 6th, hal 11-44)



Lampiran Flaker (FL-01)

Ringkasan Perhitungan FL-01
Spesifikasi Flaker :

Diameter =2 m

= 2000 mm
Panjang =4,5m

=4500 mm
Solid Area =26,6971 m?
Death Area =1,5704 m?
Total Area = 28,2675 m?
Tebal padatan = 5,806 mm

Rotation per hour (rph) =5rph



ACCUMULATOR 01 (AC-01)

Fungsi : Menampung sementara hasil embunan dari CD-01.

Jenis : Tangki Silinder Horisontal

SAlrL e

,-"’I
=
-5 Ke Absorber
Data
Tekanan Operasi : 1,3364 atm
Suhu Operasi :310,2K :37,2°C
Kecepatan massa embunan :
Komponen Mw (kg/kmol) kg/jam
C7HS 92 8395,9826
C6H120 100 2278,9918
C4H203 98 2,5253
Total 10677,500




Rapat massa

ol = rhola

a+(1—-—--
I"hOZb rholc

)rhold

Dengan Hubungan

pl : Rapat massa fasa cair kg/m’
T : Suhu operasi K
Komponen rhola rholb rholc rhold
C7H8 0,3000 0,27108 591,79 0,29889
C6H120 0,2665 0,25887 571,4 0,25871
C4H203 0,4478 0,26141 721 0,35584
(yaws, 1989)

Langkah perhitungan :
1. Volume embunan

2 Volume akumulator
3. Ukuran Alat
4 Perhitungan pelengkap

1. Volume embunan
Dihitung dengan persamaan

V1 = kecepatan volume x waktu tinggal

Berdasarkan Wallas, S.M., Chemical Process Equipment Selection ad Design

(1990) waktu tinggal berkisar antara 5 sampai 10 menit.

Dirancang waktu tinggal : 5 menit

Kecepatan volume = kecepatan massa / rapat massa



Perhitungan disajikan dalam bentuk table berikut :

Komponen kg/jam pl [ kg /m? ] m?/jam
C7HS 8395,9826 78,5131 106,9373
C6H120 2278,9918 80,3677 28,3571
C4H203 2,5253 131,5999 0,0192
Total 10677,4996 290,4807 135,3136

Kecepatan volume

Volume embunan (V1)

2. Volume akumulator

=135,3136 m*/ jam
=135,3136 m*/ jam x [1 jam / 60 menit] X 5 menit
=11,2761 m?

Dirancang angka keamanan =20%

Volumer akumulator (Vt)

3. Ukuran alat

=1,2x VI
=1,2x11,2761 m*
=13,5314 m?> =3574,9960 gallon

Rasio antara Panjang : diameter berkisar antara 3 sampai 5 (Wallas, S.T.)

Dirancang, Rasio =

L = 3D
D=(—)
3z
(4 X 13, 5314)
- 3XT
D =1,79078 m
Dipakai Diameter (D)
Panjang tangki (L)

3

=2 m
=3x2 m
=6 m

Bahan kontruksi dipilih baja karbon.




4. Perhitungan pelengkap
Perhitungan pelengkap terdiri dari :
a. Tebal dinding selongsong dan penutup akumulator
Dihitung dengan persamaan 13.42 Sinnot, Chemical Engineering Design
Principles, Practice and economics of plant and Process Design (2008)
oo Pgauge Ids
4 f&+0.8 Pgauge

Dengan hubungan

!

Cl = Faktor korosi (m)

Pgauge = Tekanan perancangan menurut alat ukur (Pa)
Ids = Diameter dalam selongsong (m)

ts = tebal dinding selongsong (m)

fall = Allowable stress (Pa)

Tekanan Operasi =1,3364 atm

Tekanan perancangan
Dirancnag slongsong mampu menahan tekanan 50% lebi tinggi dari tekanan
operasi (meggyessy, 1999)
Pdesign =1,5 x 1,3364 atm
=2,0046 atm
=203116,095 Pa
Pgauge =(203.116,095—-101.325) Pa
=101.791,095 Pa
Bahan konstruksi dipilih baja karbon C 285
Menurut brownel & young nilai allowable stress (fall) = 12650 psi
=87194642,86 Pa
Cl =0,13in=0,00318 m
Efisiensi sambungan (&) = 90%

_ 101791,095 Pax2m
~ (4x88917857,1429x 0,9) — (0,8 x 101791,1 Pa)

ts =0,00311 m

ts

+0,00317 m



b. Head akumulator
Dipilih jenis ellipsoidal. Pemilihan jenis tutup dapat dibaca pada, Sinnott,
"Chemical Engineering Design Principles, Practice and Economics of Plant
and Process Design ( 2008), Butterworth, halaman 987).
Tebal penutup dihitung dengan persamaan :
B Pgauge Ids
4 fall - 0.4 Pgauge

Dengan hubungan

'

Cl = Faktor korosi (m)

Pgauge = Tekanan perancangan menurut alat ukur (Pa)

Ids = Diameter dalam selongsong (m)

th = tebal penutup (m)

fall = Allowable stress (Pa)

Tekanan Operasi =1,3364 bar

Tekanan perancangan = 1,2 x 1,3364 bar
=1,6037

Tekanan alat ukur =1,6 bar— 1,01325 bar
=0,59043 bar
=59043 Pa

_ 59043 Pax2m
B (4 x 88917857,1429) — (0,4 x 0,59 Pa)

th =0,00317 m

th

+0,00318 m



c¢. Tinggi penutup ¢

A

Keterangan

icr :jari jari sudut internal ( m)
rc :Jari jari kelengkungan ( m)
sf : Flange lurus ( m)

th : tebal penutup ( m)

OA : Tinggi penutup ( m)

Tinggi penutup dihitung dengan persamaan:

b=r—-~«BC* - 4B’ BC =r—icr AB:@—icr
2

Nilai sf diperoleh dari tabel 5.6 Brownell dan Young , nilai sf berkisar antara

172 in sampai 3”2 in.

Dipilih sf =3,51in =0,0899 m

r=1ids =2 m

icr =7,251n =0,18415m

BC =r—icr
=2m-0,18415m
=1,816 m

AB =(Ids : 2) —icr

= 27"‘ —0,18415m
=0,8158 m



OA =2m—+/(1,316 m)2 — (0,56585 m)>2
=0,3778 m
Panjang total :
Ltotal =(2xO0A)+L
=(2x0,3778) + 6 m
=6,7555m



KESIMPULAN ACCUMULATOR 01 (AC -01)

Fungsi : Menampung sementara hasil embunan CD-01
Jenis : Tangki Silinder Horisontal

Volume tangki =13,5314 m?
Jumlah tangki =1
Diameter tangki =2 m

Panjang tangki =6,7555m



BELT CONVEYOR-01 (BC-01)

Fungsi : Memindahkan Maleat Anhydrit dari Flaker menuju Silo

Jenis : Troughed belt conveyor with rolls of equal length

Keluar

Komponen
Komponen Laju Massa (kg/jam)
C6H120 2,5253
C4H203 2522,7273
Total 2525,2526

Kapasitas Belt Conveyor

kg 1ton
X

Kapasitas =2525,2526 —
jam 1000 kg

ton

=2,5253 —
jam



Berdasarkan table 21-7 perry dipilih belt conveyor dengan spesifikasi berikut :

BAMLE 917 el acrais B e B Asiviotcs ™
| ]
Kapasitas Maksimum =32 Ton/jam
HP tiap 10 ft (linier-ft) =0,34 hp
Belt Speed =100 ft/min
=30,48 m/min
=0,508 m/s
Diketahui
Jarak belt conveyor =16,2014 ft =4,9382m
Tinggi belt =32808ft =1 m
Slope =a

3,28
Tanoa =—=10,2
16,2

v} =114




Panjang belt = \/m
=16,5303 ft
=5,0384 m

Perhitungan Tower

Hp/10 ft, lift = 0,34 hp/ft

=1,12 hp/m

hp =22 40,34
3,2808

=1,7hp

Penambahan hp untuk tripper =2 hp
Power total =(1,7+2) hp
=3,7hp

Digunakan Hp standar =5hp

(perry 7%, table 21-7)

(perry 7%, table 21-7)



Kesimpulan Belt Conveyor -01 (BC-01)

Kapasitas maximum = 32 ton/jam
Belt - width =14 in
- Trought width =9 in
- Skirt seal =21n
Belt speed =100 ft/min
Panjang =16,5303 ft =5,0384 m
Sudut elevasi =114
Power =5hp

Jumlah =1



BUCKET ELEVATOR-01 (BE-01)

Fungsi : Memindahkan Maleat Anhydrit dari Flaker menuju Silo

Jenis : Bucket elevator (centrifugal — discharge spaced bucked)

Komponen
Komponen Laju Massa (kg/jam)
C6H120 2,5253
C4H203 2522,7273
Total 2525,2526

Kapasitas Belt Conveyor

Kapasitas = 25252526 ~Lx —to%
jam 1000 kg

ton

= 2,5253 T
jam



Berdasarkan table 21-8 perry dipilih bucket elevator dengan spesifikasi berikut :
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Tinggi Silo = 58,03 ft
Dipilih:

Kapasitas max = 14 ton/jam
Lebar belt =71n
Kecepatan =43 rpm
Ketinggian max =75 ft

Daya penggerak =2,1hp



Cooler (CL-01)

T=30°C
ke 6
barsd Ll g Melting Liquid in :
B ] " oy ; P = 1,0206 atm
T =202,6 °C
v . B o — Melting Liquid out :
Richervr S P = 1,0056 atm
Cooling Water out: P =(,5415 atm T=100°C
T=40°C
Fungsi : Mendinginkan umpan masuk flaker menggunakan air pendingin.
Jenis : Double pipe
Data
Fluida panas, keluar Reboiler
tekanan = 1,03412295 bar=1,0207 atm
suhu masuk, T1 = 475,60 K =202,6 °C
suhu keluar,T2 = 373 K=100 °C

Berikut komposisi umpan masuk HE dibawabh ini :

komponen | bm | kg/jam kmol/jam
C6H120 | 100 2,5252 0,0228
C4H203 98 | 2522,7272 | 25,7421
TOTAL 2525,2525 | 25,7649

KAPASITAS PANAS (CP)

Data yang digunakan Kapasitas panas fase cair dihitung dengan persamaan:
Cp=A +B*T + C*T"2+D*T"3

Dengan hubungan:

cpl : kapasitas panas fase cair [ JOUL/MOL k ]

cpla, cplb, cplc, cpld : konstanta

T :suhu operasi [ K ]

data diperoleh dari Yaws, Chemical Properties Handbook ',(1999),halaman 56 -82

Komponen | cpla cplb cple cpld

C6HI120 96,284 | 8,52E-01 | -2,54E-03 | 3,31E-06
C4H203 | -12,662 | 1,06E+00 | -2,32E-03 | 2,05E-06
H20 92,053 | -4,00E-02 | -2,11E-04 | 5,35E-07




VISKOSITAS CAIR:

Diperoleh dari yaws Persamaan yang digunakan

log10 nlig = A + B/T+ C*T+D*T"2

Dengan hubungan :

myua , myub , myuc, myud : konstanta empiris

t :suhu operasi [ K ]

u : viskositas fase fase cair [CP]

komponen | A B C D

C6H120 -3,E+00 5,E+02 7,E-03 -9,E-06

C4H203 -1,E+00 6,E+02 -1,E-03 4,E-07

H20 -1, E+01 2,E+03 2,E-02 -1,E-05

Kondukstivitas Thermal fase cair

dihitung dengan persamaan :

dihitung dengan persamaan : Dari Yaws

k = A+B*T+C*T"2

K = watt/mK

komponen | A B C

C6H120 -1,652 9,96E-01 | 5,71E+02

C4H203 -1,6158 1,01E+00 | 7,21E+02

H20 -0,6158 2,01E+00 | 7,22E+02

Rapat massa fase cair

density = A x B *-(1-T/T¢)"n

density = saturated liquid density ( gr/ml)

A,B & n = regression coeffisients for chemichal compound

T = temperature ( K)

Tc = critical temperature ( K)

Densitas cair ( yaws )

komponen A B n Tc

C6H120 0,26654 2,59E-01 | 2,59E-01 571,40
C4H203 0,44777 2,61E-01 | 3,56E-01 721,00
H20 0,3471 2,74E-01 | 2,86E-01 647,13




1. Beban panas
Dihitung dengan persamaan :

Qt = Xfmass; cpl; x( t2 -t1)

Dengan hubungan :

cpl : kapasitas panas masing” komponen [ kJ /kg K ]
fmass : kecepatan massa masing2 komponen, [ kg /jam |
Qt : Beban panas total [ kJ /jam ]

t1 : suhu fluida dingin masuk [ K ]

t2 : suhu fluida dingin keluar [ K ]

Tl = 475,60 K
T2 373 K

komponen kg/jam cp (Kj/ kg K)

m cp (t2-tl)

C6H120 2,5252 2,5505

597,15612

C4H203 2522,7272 1,7764

459792,03

total 2525,2525

460389,19

Qt= 460389,19 kj/jam

2. Media Pendingin

Sebagai media pendingin digunakan air

Suhu masuk , T1: 303 K
suhu keluar, T2 : 313 K
T average 308 K

Sifat Fisis Air pada Suhu Rerata

30 C
40 C
35 C

Cp air = 4,186 kl/kgK
Viskositas air = 0,736 Cp
Rapat massa = 992,175 kg/m3

Menghitung Kebutuhan Air

Q
lTl;:. e t s
CPair-(t2—t1)
460389,19 kj/jam )
Ms = = 10999 kg/jam

k]
4182 o x (313 —303)K




3. Menentukan Beda Suhu Rerata (AT LMTD)

Beda suhu rerata dihitung sebagai berikut:

AT LMTD =

(Tin— T2) — (Tout— T1) _ (476—313) — (373—303) _

(Tin_ TZ)
ln(Tout_ T1)

(476—313)

In (373-303)

4. Menentukan Luas Transfer Panas Total (A)

Nilai Ud Diprediksi berdasarkan tabel 12.1 Toweler, dan Sinnott, halaman 797 yaitu:

Ud = 250-750 W/m2.K

Maka dipilih Ud = 250 W/m?.K = 0,25 kJ/s.m> K

109,8 K

Sehingga luas transfer panas total dapat dihitung sebagai berikut:

Q 460389,19~ 0 (L9 5y

A_

K]
s

Luas perpindahan kalor <10 m2 , maka jenis alat penukar kalor yang sesuai adalah pipa

ganda

5. Menentukan Ukuran Pipa

- = Jam 3900 _ — 4 6565m>
Ud. ATLMTD  0,25~.m2K. 109,8K ’

Berdasarkan Tabel 6.1 Appendix Kern, berikut:

Pipa Luar :
e OD =238in=0,060452 m
e ID =2,07in=0,052578 m

Luas permukaan /m : a" =n x Od
a"=mx|
Pipa Dalam :

e 0Od=1,66in=0,042164 m

e Id=1,38in=0,03505m

Luas permukaan /m : a" =n x Od

0,0605 m]xm/m=

a"=mx|[ 0,0422 m]xm/m= 0,1324621
Dipilih L = 12 ft x [ 0.3048 m/ft | = 3,6576
Panjang pipa yang diperlukan , Ltotal = A /(a"L)
Ltotal = 16565 m2 - 3515309 m
0,1325 m2/ m
Dipakai panjang standart , L= 3,6576 m

0,1899156 m2/m

m

m



Harpin
Nh = L/(2xIt) = 4,805
jumlah : 5

Luas perpindahan kalor standar , Astandart=3 a" L =
= 5 X 0,189915559 m Xx 3,6576
= 3,4732 m2

Koefisien perpindahan kalor standart

460389,19-Ly [J47

Ud=—23 = jam 36005 _ () 5 | J/s. m2.K
A. AT LMTD 4,6565m2 . 109,8K ’ B

Route Fluida

Fluida panas dialirkan dalam anulus,Fluida dingin dialirkan dalam pipa
Koefisien perpindahan kalor dalam tabung , selongsong dan gabungan
Annulus : Fluida dingin
Definisi :
D2 : Diameter dalam pipa luar
D1: Diameter luar pipa dalam
D2 = 10,052578 m
DI= 0,042164 m
Luas aliran anulus

L
== =Y

a

3,14

aa = T(0,052572 —0,04216%) m?
aa = 0,000774908 m?

c Kecepatan massa
a =

aa

kg jam

0,000774908 m?
Ga = 905,12889 Kg/m?s

Ga =




Diameter ekivalen annulus
De= (D22 -D12) /Dl
_ (0,05257 — 0,04216)

D = 0,246988

¢ 0,04216 ' m
Pipa dalam : fluida panas
Luas aliran pipa dalam

2
a fed
fp = ——
pl
(3.14 x 0,035052 %) 5
ap = 2 =0,0010m
Fluks massa pipa dalam
kg jam

. Kecepatan massa 10999jamx (36005 Gp = 316619 Ka /m?

p= ap = 0,000965 m? p = 316619 Kg/m’s

hio = 8,5065 kJ/m*sK

_ (Id x Gp) _ (0,035052 x 3166,193)

R =
P = steam 0,000736

= 150880,1611

Koefisien perpindahan kalor

dicoba : ho = 36,6126 kJ/m?s K

Tav : Suhu rerata fluida panas [ K ]
tav : Suhu rerata fluida dingin [ K ]

) ho
tw=tav+—— (T av- taV) tw : suhu dinding luar tabung [ K ]

hio + ho

tw = 4243 4 00126 oia 4243) = 333.98K
W= e 8507 3) = 333,

tw+ Tav

=7

333,98+ 313
=—

= 332,3498K



sifat fisis pada suhu tav, = 323,4919 K

. (ke
komponen bm kg/jam f.massa ms ) kth (kj/ m s K)

pl (kg/m3)

C6H120 100 2,5252 | 0,0009038 | 0,000468 | 0,13573

856,4446483

C4H203 98 2522,727 1 0,9990962 | 0,00188 | 0,17260

1405,17994

2525,2525 1

fraksi x p fraksi x kth fraksi x pl

4,68457E-07 0,000135729 | 0,856444648
0,00188651 0,172427813 1403,77476

0,001886979 0,172563542 | 1404,631205

plav=0,0018869 kg/m s
kthlav="0,1725635 kJ/msK
pl= 1404,6312 kg/ m3

(Dex Ga) (0,0246987952x 905,2162)
= Tusteam 0,00188
' 2
h0:1.5 (4G)—1/3( /f )—1/3
7 ko g
4 x 905,2162 )_1/3x( 0,0018877
0,001887 0,172563311404,6312 9,8

ho = 36,6126 kl/m2sK
ho tebak = 36,6126 klJ/m2sK
selisih = 0,00 klJ/m2 s K

Rea = 11848,4

ho = 1,5 x( Y Y3 = 36,6126

Koefisien perpindahan kalor gabungan

Ue — hio ho
hio + ho
8,5065 kj/m2sK x 36,6126 kji/m2sk
8,5065 kj/m2sK+ 36,6126 kj/m2sK

Uc= 69027 km2sK

m?s K




8. Faktor pengotoran
Rd=1/Ud - 1/Uc

1 1
Rd = 025 6,9027
Rd=  3,85512985 Kj/m2sK

Faktor pengotoran minimum

Rd minimum = 0,529 m2 s K/kj
Rd > Rdminimum , maka memenuhi syarat

Factor friksi annulus

ff =0,0035+ ﬂ = 0,0035 + 0,264 = 0,005452
Re x 0,42 118484,4 x 0,42

Factor friksi pipa dalam

ff =0,0035+ ﬂ = 0,0035 + 0,264 = 0,005624
Re x 0,42 150880,16x 0,42

Penurunan tekanan annulus

APa = 4fZGZzLDZI;lPa = 4711 Pa = 0,0465 atm
APs maksimum = 68928,57143 Pa

0,680272109 atm
APs < APs maksimum

Penurunan tekanan pipa dalam

4 f Gp*L npipa
APq — +Hf Gp”Lnpip

= 555,02 Pa = 0,0054 atm
2 ps Dea

APs maksimum = 68928,57143 Pa

0,680272109 atm
APs < APs maksimum



RINGKASAN COOLER (CL-01)

1. jenis alat : Double Pipe
2. Ukuran Alat :

1ds :

jumlah pipa :

panjang :

luas perpindahan kalor standart :

beban panas :

3. media pendingin
jenis :
suhu masuk :
suhu keluar :
massa steam yg diperlukan :

4. koefisien perpindahan
panas

0,052578 m
5
3,6576 m
4,6564525 m2
460452,89  kj/jam

air
30 C
40 C
10999 kg/jam

ho :

hio:

uc:

ud :

Rd terhitung :

Rd minimum :
Pressure drop anulus :
pressure drop pipa :

8,5065

0
6,902733367
0,25
3,855129853
0,529
0,046490985
0,00547767

Kj/m2 s K
Kj/m2 s K
Kj/m2 s K
Kj/m2 s K
m2 s K/kj
m2 s K/kj
atm

atm



Lampiran Kompresor (CP-01)

KOMPRESOR
(CP-01)
Tugas : Menekan udara dari tekanan 1 atm sampai 2 atm
Jenis alat : Kompresor Sentrifugal
T
0
[
L-
Tekanan Fl= 1 atm
b Tl = 30 °C
] ko yiew
Fekenan Fi= 7 atm
WA TI= 9603 0
I
L
™
i
Data :

Konstanta gas ideal, Rg = 8,314 kJ/kmol.K

Suhu masuk kompresor, Ty =30 °C =303 K
Tekanan masuk kompresor,P1= 1 atm =1,01325 bar
Komposisi bahan yang ditekan :

Tabel 1. Laju Alir Massa dan Mol Komponen

Komponen yi kmol /jam Mr kg/jam
N, 0,77803 | 1857,2628 28 52003,357
0> 0,22197 | 493,7028 32 15798,488

Total 1,00000 | 2350,9655 67801,845




Lampiran Kompresor (CP-01)

Kapasitas Fase Gas
Cp = cpgA + cpgB T + cpgC T2 + cpgD T3

Dengan hubungan :

Cp : Kapasitas Panas [ kJ/kmol.K]
AB,C,D : Konstanta
T : Suhu Operasi [ 303 K ]

Data konstanta A, B, C, D, E diperoleh dari diperoleh dari Reid, R.C., "The Properties of Liquids
and Gases’, Appendiks A

Tabel 2. Konstanta Kapasitas Panas

Komponen cpga cpgb cpgc cpgd
N2 3.12E+01 -1.36E-02 2.68E-05 -1.17E-08
02 2.81E+01 -3.68E-06 1.75E-05 -1.07E-08
Langkah Perhitungan :

1. Menentukan Massa Molekul Relatif Campuran

2. Menentukan Densitas Gas Campuran

3. Menentukan Laju Volumetrik

4. Menentukan Jenis Kompresor

5. Menentukan Kapasitas Panas Campuran

6. Menentukan Rasio Kapasitas Panas

7. Menentukan Rasio Kompresi

8. Menentukan Efisiensi Kompresi Politropik

9. Menentukan Politropik Head

10. Menentukan Brake Horsepower
11. Menentukan Suhu Qutlet

1. Menentukan Massa Molekul Relatif Campuran

Massa molekul relatif campuran dihitung dengan persamaan

Fmass

Mty =
Fmol



Lampiran Kompresor (CP-01)

Keterangan:

Mrmix = Massa molekul relatif campuran (kg/kmol)
Fmass = Laju massa total (kmol/jam)

Fmot = Laju mol total (kmol/jam)

Perhitungan:

kg
67801’845]'Cl_m _ 084 kg
kmol — “7'" " kmol

jam

Mt =
2350,966

2. Menentukan Densitas Gas Campuran
Densitas gas dihitung dengan persamaan
Mr i P
T RT

p

Keterangan:

p = Densitas gas (kg/m?)

Mrmix = Massa molekul relatif campuran gas (kg/kmol)
P = Tekanan inlet (atm)

R = Konstanta gas ideal (atm m*/kmol/K)

T = Suhu inlet (K)

Perhitungan:

kg
(28,84 m) (latm)
p= atm m3 = 1,16 m

(0,08205 m) (303K)

3. Menentukan Laju Volumetrik
Laju volumetrik dihitung dengan persamaan

Fmass

P

V =

Keterangan:
\Y = Laju volumetrik fluida proses (m*/jam)
Fmass = Laju alir massa fluida proses (kg/jam)

p = Densitas fluida proses (kg/m?)



Lampiran Kompresor (CP-01)

Perhitungan:
kg
V= T = 58476,641 —
1,164 jam
m

m3\ / Ljam \ [(35,3147ft3 ft3
V =|58476,641 - ( ) = 34418,084 —
jam ) \60mnt 1m3 mnt

4. Menentukan Jenis Kompresor

i

L
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L
4
:

Tl ey e, B
Fa
e

i
Honipranat ra .
Ceririlayul
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FIGUWARE 2.1
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Berdasarkan figure 20.1 pada buku “Chemical Engineering Design: Principle, Practice, and
Economics of Plant and Process Design” edisi ke-2 karangan Gavin Towler dan Ray Sinnot (2013),

diperoleh

1,01325bar

latm

3
m
Laju volumetrik (V) = 58476,641 —
jam

Tekanan inlet (P) = (1atm)( ) = 1,013bar

Jenis kompresor = Sentrifugal



5. Menentukan Kapasitas Panas Campuran

Lampiran Kompresor (CP-01)

Kapasitas panas fluida proses dihitung dengan persamaan :

n
Comix = Z yiCp;
=1

Tabel 3. Perhitungan Kapasitas Panas Inlet

Komponen yi cpg [ kJ/kmolK ] yi cpg
N, 0,79000 29,17377 23,04728
0> 0,21000 29,41675 6,17752
Total 1,00000 29,22480

6. Menentukan Rasio Kapasitas Panas

Rasio kapasitas panas dihitung dengan persamaan
Cp

szp—R

Keterangan:
k = Rasio kapasitas panas

Cp = Kapasitas panas fluida proses (kJ/kmol/K)

R = Konstanta gas ideal (8,314 kJ/kmol/K)
Perhitungan:
kJ
"= 29’225km0l 76
k]
(29,225 - 8,314) Tmol K

7. Menentukan Rasio Kompresi

Rasio kompresi dihitung dengan persamaan

P out
P in

Rc =

= 1,398

(Ludwig, 2001)

(Ludwig, 2001)



Lampiran Kompresor (CP-01)

Keterangan:

Rc = Rasio kompresi

Pouww = Tekanan outlet (atm)

Pin = Tekanan inlet (atm)

Perhitungan:
2 atm

Rc = =

1 atm

8. Menentukan Efisiensi Kompresi Politropik

i =

I
-r-'"'-ﬂ-".
o e |
|
F
i’ _..-u-'“""'ﬂ.
ey
™ o
. -
i Y P ol
Ta
0
12 10 1
W w i Tons v le Geoadie conadljorsd, s
AGLRE 20,8
Azpencitrates snlyd e el of conlrilisga are: axia Do voenpeesaes,

Berdasarkan figure 20.8 pada buku “Chemical Engineering Design: Principle, Practice, and

Economics of Plant and Process Design” edisi ke-2 karangan Gavin Towler dan Ray Sinnot (2013),

diperoleh :

. . m3 ljam m3
Laju volumetrik (V) = | 58476,641 — (—) = 16,244 —
jam ) \3600s s

Efisiensi =76%



Lampiran Kompresor (CP-01)

9. Polytropic Head

n-1
s o
n
n—-1_ k;l
n kE
(Ludwig, 2001)
Keterangan:
H = Polytropic head (ft)
R = Konstanta gas ideal (1544 Ib ft/Ibmol/R)
T = Suhu inlet (Rankine)
Mr = Massa molekul relatif fluida proses (Ib/lbmol)
n = Konstanta kompresi politropik
k = Rasio kapasitas panas
E = Efisiensi kompresi politropik
Pouw = Tekanan outlet (atm)
Pin = Tekanan inlet (atm)
Perhitungan:

n—1 1,398 -1

- = 0,286
n (1,398)(76%)
Ib ft
(1544 m) (545,67R) 2atm 0,286
H= - (th) — 1| = 23118,8431 ft
(28,84 M) (0,374)

10. Menentukan Brake Horsepower

Brake horsepower dihitung dengan persamaan

N
(Pl- ) 1

P,V
bhp = psi ft3
229 “mnt | gy (2=
1lhp n

(Ludwig, 2001)



Lampiran Kompresor (CP-01)

Keterangan:

bhp = Brake horsepower (hp)

Pin = Tekanan inlet (psi)

A% = Laju volumetrik (ft’/mnt)

Pouww = Tekanan outlet (psi)

n = Konstanta kompresi politropik
E = Efisiensi

Perhitungan:

. ft3> 29,4psiy %8¢
(14,7psz)(34418,084mnt (14’72951.) —1
i 3
9pgPSLIL?

#ﬁt (76%)(0,374)

bhp = = 2300,5884 hp

11. Menentukan Suhu Outlet

Suhu outlet dihitung dengan persamaan

Keterangan:
Tin = Suhu inlet (Rankine)
Touww = Suhu outlet (Rankine)
Pouww = Tekanan outlet (psi)
Pin = Tekanan inlet (psi)
n = Konstanta kompresi politropik
Perhitungan:
Tyue = (545,67R) (29’4’75_1')0'286 = 665,2144 R
14,7si

5
Toue = (665,2144 — 460 — 32) <§> °C =96,23 °C



Lampiran Kompresor (CP-01)

Rankuman CP-01

1. Nama : Kompresor 1 (CP-01)

2. Fungsi : Menaikan tekanan fluida proses umpan reaktor
3. Tipe : Single stage

4. Suhu Inlet :30°C

5.  Suhu Outlet 196,23 °C

6. Tekanan Inlet : 1 atm

7. Tekanan Outlet : 2 atm

8. Kapasitas : 58476,641 m*/jam

9. Rasio Kompresi )

10. Brake Horsepower : 2500 hp

11. Bahan Konstruksi : Carbon Steels SA-167 tipe 321.

Sketsa Single-Stage Centrifugal Compresor :




Lampiran Condenser-Subcooler (CD-01)

CONDENSER-SUBCOOLER
(CD-01)

Tugas : Mengembunkan uap yang keluar puncak menara stripper (ST-01) lalu mendinginkan
embunan sampai 37,2 °C dengan media pendingin air dari suhu 30°C sampai 40°C.

Jenis : Alat penukar kalor selongsong dan tabung

A perdngin ke Merzra pencingin

Wap dar puneak ST-01
P=1 atm P =0,9975 atm
T=112,8°C T =40°C
\ 4
1.1
' P=1atm
P = 1,3364 atm T=30°C
T=37.2°C Al pendingln girl ut] ks
Einbira’
Data uap dari puncak menara ST-01 :
Suhu masuk, T :385,8 K=112,8°C
Suhu keluar, T :310,2 K=37,2°C
Tekanan :1,01325 bar = 1 atm
Komposisi fluida panas :
. . . fraksi
Komponen Mw kg/jam kmol /jam fraksi mol massa
(kg/kmol)

C7Hs 92,00 8395,983 91,261 0,800 0,786
CeH120 100,00 2278,992 22,790 0,199 0,213
C4H203 98,00 2.525 0,026 0.001 0,001

Total 10677,500 114,077 1,000 1,000




Lampiran Condenser-Subcooler (CD-01)

1. Viskositas Fase Cair
Diperoleh dari Yaws
Persamaan yang digunakan :

myub

myue

Ln(u) =mya+ + myuc Ln(t) + myud t

Dengan hubungan :
myua, myub, myuc, myud, myue : konstanta empiris

T : Suhu operasi [ K ]
u : Viskositas fase cair [ kg/m.detik ]
Komponen myua myub myuc myud myue
C7Hg -5.16490 810.68 0.0105 -1.05E-05 0.00
CsH120 -3.05700 500.50 0.0065 -8.82E-06 0.00
C4H20s -1.08110 556.16 -0.0013 4.16E-07 0.00

2. Konduktivitas Thermal
Dihitung dengan persamaan :

kthg : kthga + kthgb T + kthgc T? + kthgd T?

Dengan hubungan :
kthg : konduktivitas thermal fase gas [ J/m.detik.K ]
kthga, kthgb, kthgc, kthgd  : konstanta

T : Suhu operasi [ K ]
Komponen kthga kthgb kthgc kthgd kthge
C7Hs -7.76E-03 4.49E-05 6.45E-08 0.00E+00 0.00
CsH120 2.09E-03 -7.80E-06 1.30E-07 0.00E+00 0.00
C4H203 -1.006E-02 | 6.73E-05 | 9.65850E-09 | 0.00E+00 0.00




3. Rapat Massa Fase Cair
Dihitung dengan persamaan :

rhola

pl = t
(1+(1-

I/'hOIb rholc

Dengan hubungan :

)rhald

Lampiran Condenser-Subcooler (CD-01)

pl : rapat massa fase cair [ kmol / m? ]
rhola, rholb, rholc, rhold : konstanta
T : Suhu operasi [ K ]
Data diperoleh dari Yaws
Komponen rhola rholb rholc rhold
C7Hs 0.30000 0.27100 592.0000 2.99E-01
CsH120 0.26700 0.2590 571.0000 2.86E-01
C4H203 0.4480 0.26100 721.0000 3.56E-01
4. Panas Laten Penguapan
hvap -4 (1 . Tr)(3+c Tr+DTr*+ETr)
Dengan hubungan :
A,B,C,D,dan E : konstanta
hvap : Entalpi penguapan [ kJ/kmol ]
T: : Suhu tereduksi = T/Tc
T : Suhu operasi [ K ]
T : Suhu kritis [ K ]
Data konstanta A,B,C,D, dan E dari Yaws
Komponen A B C D E
C7Hs 50.139 5.920E+02 3.830E-01 0.00E+00 0.00
CeH120 57.680 5.710E+02 4.160E-01 0.00E+00 0.00
C4H203 59.574 7.210E+02 2.160E-01 0.00E+00 0.00




Lampiran Condenser-Subcooler (CD-01)

Langkah Perhitungan

Beban Panas

Media Pendingin

Beda Suhu Rerata

Koefisien Perpindahan Kalor

Alat Penukar Kalor Standart

Rute Fluida

Koefisien Perpindahan Kalor dalam Tabung, Selongsong dan Gabungan
Faktor Pengotoran

Penurunan Tekanan

AN RBDD =

. Beban Panas

Beban Panas Condensation

Dihitung dengan persamaan :

Qc =X vi hvapi

Dengan hubungan :

Qt : Beban panas [ kJ/jam ]

hvap; : Panas laten pengembunan [ kJ/kg ]
Vi : Kecepatan massa uap [ kg/jam |
Suhu fluida panas rerata

T, _(Tl;rrz)_ (3858 K+3854K) _ 385.6 K = 112,6°C
Nilai hvap dievaluasi pada suhu T =385,6 K= 112,6°C

Komponen kg/jam hvap [ kJ /kg ] | v hvap [ kJ/jam]

C7Hs 8394,983 33,48962 281178,298
CeH120 2278,992 57,68000 131452,245
C4H203 2,525 59,57400 150,439

Total 10677,500 412780,982

Qc  =412780,982 kJ/jam



Lampiran Condenser-Subcooler (CD-01)

Beban Panas Subcooling

Q¢ =Z mi.cpi.AT

Suhu fluida panas rerata :

_ (T1+T) _ (3854 K+303,1783K) _

Tav 5 > 34429 K=71,29 °C
Nilai cpi.AT dievaluasi pada suhu T = 344,29 K = 71,29 °C
Komponen kg/jam  |cpi.AT [ kJ /kg ]m.cpi.AT [ kJ/jam]
C7Hs 8394,983 1,33 11206,76
CsH120 2278,992 1,64 3737,545
C4H203 2,525 1,26 3,19
Total 10677,500 14947,49
Qs = 14947,49 kJ/jam
Beban Panas Total (Qx) =(14947,49 + 412780,98 ) kJ/jam
=427728,47 kJ/jam
. Media Pendingin

Sebagai media pendingin dipakai air

Suhu air masuk, Ty =303 K=30°C
Suhu air keluar, T, =313 K=40°C
Suhu rerata, Tay =308 K=35°C

Sifat fisis air pada suhu rerata

Kapasitas panas, Cp air =175,3457 kJ/kg.K
Viskositas, p air =93,8581 cP
Rapat massa, p air = 991,056 kg/m> Perry, ed.8, Halaman 2. 96

Massa air pendingin yang diperlukan
Dihitung dengan persamaan :

Ot
cpair (12 —1t1)

mair =

Cp air : Kapasitas panas air [ kJ/kg.K ]

m air : Kecepatan massa air [ kg/jam |
Qt : Beban panas total [ kJ/jam ]

T : Suhu air pendingin masuk [ K ]
T> : Suhu air pendingin keluar [ K ]



Lampiran Condenser-Subcooler (CD-01)

. 427728,47 k] /jam .
mair = 7 /] = 567,688 kg/jam
75,3457 -~ (313,15 K~303,15 K)

. Beda Suhu Rerata

a. Beda suhu rerata logaritmik
Dihitung dengan persamaan :

IMTD — At2A—t§tl
hl -
( Atl)
Hot Fluid Cold Fluid

385,8 Suhu atas 308,15 | 77,65 | At
385.4 Suhu bawah | 303,15 | 82,25 | Aty

Sz'sz{é;;@is” — 79,928 K = 77,928 °C

77,65 K

LMTD. =

Hot Fluid Cold Fluid

385,4 Suhu atas 313,15 | 72,25 | At
310,2 Suhu bawah | 308,15 | 2,05 | At

LMTD; = ”1“2‘# = 19,706 K = 19,706 °C

72,25 K

b. Beda suhu rerata (At)

Condensing =Qc/ LMTD,
. 412780,9821:—3n kJ
Condensing =—————=5296,953-
77,928 K jam.K
Subcooling =Qs/ LMTD;s
149474920 Ky

Subcooling =——F2 = 758,525~

19,706 K jam.K

M=Q/zﬂ—i=

42772847

At=———J2" = 70,635 K
6055,478

jam.K



Lampiran Condenser-Subcooler (CD-01)

4. Koefisien Perpindahan Kalor
Diprediksi berdasarkan Towler dan Sinnot, “Chemical Engineering Design and Principles,
Practice and Economics of Plant and Process Design, Mc-Graw Hill (2008), Halaman 797

Table 12.1. Typical Overall Coeficionts
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Nilai Ud berkisar antara 700 W/m2.K sampai 1000 W/m? K
Dicoba: Ud = 1000 J/m?.detik.K
= 1000 J/m?.detik. K x [ 0,001 kJ/J ] = 1,000 kJ/m?.detik.K

5. Alat Penukar Kalor Standart
a. Luas perpindahan kalor yang diperlukan
Dihitung dengan persamaan :
_ o
Ud At

Dengan hubungan :

A : Luas perpindahan kalor yang diperlukan [ m? ]

Qt : Beban panas total [ kJ/detik ]

Ud : Koefisien perpindahan kalor gabungan [ kJ/m?.detik.K ]
At : Beda suhu rerata [ K ]



Lampiran Condenser-Subcooler (CD-01)

kJ jam
427728,47——x | —]
_ am ™~ '3600detik’ __ 2
= =1,6821m

J
x 70,635 K

1 kJ
m2.detik.K

Menurut Ludwig, luas perpindahan kalor > 0,1 m?, maka jenis alat penukar kalor yang
sesuai adalah selongsong dan tabung.

. Ukuran tabung
Dipilih 3% OD, 14 BWG
Dari tabel 10 Kern, D. Q., diperoleh :

Diameter luar tabung (OD) =0,751inx [ 0,0254 % ] =0,01905 m
Diameter dalam tabung (ID) =0,58inx [ 0,02545 ] =0,01483 m
Luas permukaan per meter :a”=1IxOD

a"=IIx[0,01905 m ] x% =0,0598473 m?/m
Panjang tabung :
Panjang tabung standart, 6 ft, 8 ft, 10 ft, 12 ft, 16 ft, 24 ft.

Toweler dan Sinnot, Chemical Engineering Design Principles, Mc-Graw Hill
NewYork, 2008, Halaman 805.

Dipilih  : panjang tabung, L =6 ft x [ 0,3048 fﬂt 1=1,8288 m
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¢. Jumlah tabung yang diperlukan

nt =

nt =

A
a" L

1,6821 m?

=15

m2
0,059857 x 1,8288m

d. Alat penukar Kkalor standart
Dipilih dari tabel 9 A. Kern, Halaman 842

Lampiran Condenser-Subcooler (CD-01)

34 in, OD tubes or 1-In. triangular

‘ pitch

~Shell | -

3 37 | 80 | %4 | 24
10 | 61| 82| 40| 38|
12 02| 82| 76| 74| ‘70
13, |100|106| 86| 82| 74
155, | 151 | 138 | 122 | 118 | 110
171, | 208 | 196 | 178 | 172 | 166
197 | 262 | 250 | 226 | 218 | 210
211 | 316 | 302 | 278 | 272 | 260
2317 | 384 | 376 | 362 | 342 | 328
25 470 | 452 | 422 | 394 | 382
27 550 | 534 | 488 | 474 | 464
29 630 | 604 | 556 | 538 | 508
31 745 | 728 | 678 | 666 | 640
33 856 | 830 | 774 | 760 | 732
35 070 | 938 | 882 | 864 | 848
37 1074 |1044 [1012 | 986 | 870
39 1206 |1176 [1128 {1100 |1078

Dipilih :

Diameter selongsong, IDs= 17,25 in x [ 0,0254 % 1=0,4328 m
=166

Jumlah tabung, nt
Pass tabung, np

=38

Susunan : %" pada 1 Triangular Pitch
=1inx[0,0254 % 1=0,0254 m

Pitch



Lampiran Condenser-Subcooler (CD-01)

Diameter ekivalen

De =0,73 in ( Fig.28 Kern )
De =0,73 inx [ 0,0254 % 1=0,01854 m

Luas perpindahan kalor standart
A =ntxa’xL

A ~ 166 x 0,05985 %Z x 1,8288 m = 18,1685 m?

Koefisien perpindahan kalor standart

Va9
A At
kJ jam
Ud 412780,982m—mx [ 3600detik | _ 0,0816 u

18,1685 m2x 77,3731 K

6. Rute Fluida

m2.detik.K

Fluida panas dialirkan dalam selongsong dan fluida dingin dialirkan dalam tabung.

7. Koefisien Perpindahan Kalor dalam Tabung, Selongsong dan Gabungan

Selongsong  : Fluida Panas
Luas aliran.
Dihitung dengan persamaan :

Ilds B C'
as =———
Pitch
as : Luas aliran [ m? ]
B : Jarak antar baffle [ m ]
C : Clearance [ m ]

Pitch : Pitch [ m ]

Jarak antar baffle :
Jarak antar baffle berkisar antara
IDs/5 sampai IDs.

Dipilih : B ===

IDs =0,4382m
_04382m

B = =0,43815m
Pitch =0,0254 m

Clearance

C =0,0254 m - 0,01905 m
C =0,00635 m

Tabung : Fluida Dingin
Luas aliran
at’ =0y D2
4
at” =7 x(0,01483m)?
at’ =0,00017 m?
nt at'
at =
np
166 x 0,00017 m?
at = — 5
at =0,0036 m?
Flux massa
Gt — kec massa air
at
G oS bade
0,0036 m2
_ kg
Gt =42,438 ek

Kecepatan linear
Gt

pair

Vlin =



as = 0,4382 m x 0,43815m x 0,00635m
0,0254 m

as = 0,04799 m?

Flux massa :
G kec massa Fluida panas
S =
as
kg
Gs _ 10677,5005
0,04799 m?2
k
Gs =61,799 —L_
m2.detik

Beban Massa :
G kec massa

L nt*"?

Persamaan 12.43 Kern, D.Q.

L : Panjang tabung [ m ]

nt : Jumlah tabung

G” : Beban massa [ kg/m.detik ]

kg jam
G” _ 10677,500 jam X [3600 detik]
- 2

1,8288 m x 1663

G® =0,0537 —24

m.detik

Koefisien perpindahan kalor
Dihitung dengan persamaan :

4G" -1/3 /sz -1/3

ho=15( o ) (kf3 e g)

Kern, D. Q., Process Heat Transfer,

Halaman 266

Dengan hubungan :

g : Percepatan gravitasi normal
[ m/s? ]

ho : Koefisien perpindahan kalor
embunan [ kJ/m?.s.K ]

kf : Konduktivitas thermal
[kJ/m.detik. K]

pf : Rapat massa embunan
[kg/m’]

uf : viskositas embunan [kg/m.s]

Lampiran Condenser-Subcooler (CD-01)

kg
42,4382 m
Vin = —5=* = 0,043 —
991,056-% s
m
Bilangan Reynold
1d Gt
Re =
u
0,01483 m x 42,4382—2
Re = s
-3
93,8581 cP x [u]
m.s.cP
Re =6,707

Koefisien Perpindahan Kalor
Dihitung dengan persamaan :

4.2 (1.35+0.02 tav) viin®®
= 14>

(Towler dan Sinnot, 2008, Hal. 827)
Dengan hubungan :

hi

ID : Diameter dalam [ mm ]

hi : Koefisien transfer panas
dalam tabung [kJ/m?.s.K]

tav : suhu rerata [ °C |

Vlin : kecepatan linear [ m/s ]

tav =308 K =35°C
hi _ 42(1,35+0,02 tav)vlin®8
(1,4833692)

hi =6,1842 kJ/m?.s.K

hio= hi x (ID/OD )
hio=6,1842 kJ/m?.s.K x
hio= 4,8155 kJ/m?.s.K

0,01483m
0,01905m



Lampiran Condenser-Subcooler (CD-01)

Sifat fisis dievaluasi pada suhu tr dan dilaksanakan dengan cara iterasi ho

Dicoba:ho = 0,0954 kJ/m?.detik.K

ho

tw=tav+ (Tav —tav)

hio + ho

Tav : Suhu rerata fluida panas [ K ]
tay : Suhu rerata fluida dingin [ K ]

tw : Suhu dinding luar tabung [ K ]

Tav  =385,6K =112,6°C
tav =308,I5K =105,15°C
kJ
0,0954——
tw =308,15 K + g —— x (385,6K — 308,15K)
0,0954 —* —+4,8155— —
tw =309,654 K
tw+Tav
tf = _ 30815K+3856K _
'f 5 ————"—=346,875K
Sifat fisis lapisan embunan pada suhu tr
e fraksi kth[kJ/msK | p[kg/ms ol [ i ] < kth
massa ] ]

CsHs 0,78632 0,01558 0,06287 0,52103 0,01225
CeH120 0,21344 0,00209 0,20678 0,45727 0,00045
C4H203 0,00024 -0,01006 1,67349 0,92623 0,00000

Total 1,00000 0,01269

fraksi pul[kg/ms 3
Komponen massa ] pl [ kg /m’ ] XU x pl

C7Hs 0,78632 0,06287 0,52103 0,04944 0,4097
CsH120 0,21344 0,20678 0,45727 0,04414 0,0976
C4H203 0,00024 1,67349 0,92623 0,00040 0,0002

Total 1,00000 0.09397 0,5075




Lampiran Condenser-Subcooler (CD-01)

1
w) 3

kthy =0,01269 kJ/m.s.K
V5 =0,09397 kg/m.s
pl =0,5075 kg/m?
o . ( 4x 0,0531%) ( (0,0939752y2
’ 0'09397m_!.]s (0,01269%)%(0,5075%)% 987
ho =0,09522 kJ/m?.s.K

howbak = 0,09535 kJ/m?.s.K

selisih =-0,0001 kI/m?.s.K

Koefisien perpindahan kalor gabungan

hio x ho
Uc=———
hio + ho
48155 —— x0,09522 — kJ
Uc = = =~ = 0,09338—; —
4,8155 —"—+0,09522 — m2.s.
m4.s.K m<.s.K

8. Faktor Pengotoran

Dihitung dengan persamaan :
1 1

Rd =———
Ud Uc

Rd : Faktor pengotoran [ m?.s.K/kJ ]

Uc : Koefisien perpindahan kalor gabungan bersih [ kJ/m?.s.K ]
Ud : Koefisien perpindahan kalor gabungan design [ kJ/m?.s.K ]

1 1 m2.s.K
Rd = - = 1,55055
kJ k] K
0,08157— 0,09338— J
m<.s.K m<.s.K
2 m2s.K
fte.jam.F k]
Rdmini =0,003 x .
minimum s BTU 0.00567 ftz.jam.F
’ BTU

Rdminimum = 0,52901 mZSK/KJ



9. Penurunan Tekanan
Selongosong : Fluida Panas

Dihitung dengan persamaan :
_ [ (N+1)Gs® Ids
2 pf De

Kern, D.Q., Halaman 273.
Dengan hubungan :

APs

De : Diameter ekivalen [ m ]

f : Faktor friksi

Gs  :Flux massa [ kg/m’s ]
IDs  : Diameter selongsong [ m ]

(N+1) : Jumlah baffle

APs : Penurunan tekanan [ Pa |
pf :Rapat massa embunan [kg/m’]

Jumlah baffle

(N+1)=L/B
(N+l )= 1,8288m: 4

0,4381m

Bilangan Reynold
_DeGs
7

0,01854 m x 61,799—2
— me.s

Re

R =
© 0,09397%
Re =12,19
Faktor Friksi
Dihitung dengan persamaan :
0.264
Kern, D.Q., Halaman 53
_ 0,264
f =0.0035 + 10072
f =0,0958

Penurunan Tekanan

kg 2
0,105x 4 x (61,7997) 0,4382m
APs= s

2x0,5075-%. 0,0185m
m

Lampiran Condenser-Subcooler (CD-01)

Tabung : Fluida Dingin

Dihitung dengan persamaan :

4 f Gt* L np
2 pair 1d

APt =

Dengan hubungan :
f : Faktor friksi
Gt : Flux massa air [ kg/m?.s ]

IDt  : Diameter dalam tabung [ m ]

L : Panjang tabung [ m ]
np : Jumlah pass
APt  : Penurunan tekanan [ Pa ]
pair  :rapat massa [ kg/m’ ]
Faktor friksi

0.125

Kern, D.Q., Halaman 53

0,125
6,707069:32

f =0,0014 +

f =0,0694

APt — 4x0.0694x(42,4382%)2 1,8288m x 8

2x 991,056"—93 0,01483m
m

APt = 24773004 X212

m2s2

APt =248,73004 Pa

Penurunan tekanan karena belokan

APr = (v?/2g) X pg x np



Lampiran Condenser-Subcooler (CD-01)

APs
APs
APs

APs max

APs max

= 34086,4466 kg.m.s%/m>
= 34086,4466 Pa
=0,3364 atm

=34464,2857 Pa
=0,340136 atm

(0,0428™)2x 991,056-Z
s m3

APr= x 8
2

APr=7,26903 Pa

Penurunan tekanan total pada tabung
APT =APt+ APr

APT  =248,73004 Pa + 7,26903 Pa
APT  =255,99907 Pa

APT =0,0025265 atm

APT max = 68928,5714 Pa
APT max = 0,6802721 atm



HEATER (HE-01)

Qutlet Shell (Feed Gas Reactor) : P =1,9531 atm Inlet Tube (Outgas Reactor):
I T =390°C P =1,9701 atm
< T =403,717 °C

Outlet Tube (Qutgas Reactor) :

P=1,9509 atm
Inlet Shell (Feed Gas Reactor) : P=2,0 atm
— - 0
o 8741 °C T = 105,734 °C
Fungsi : Memanaskan umpan masuk reaktor menggunakan gas keluar reaktor.
Jenis : Shell & Tube 1-2

Data
A. Fluida panas, Gas keluar Reaktor (tube side)
- Tin (suhu masuk HE) = 403,717 °C = 676,717 K
- Tou (suhu keluar HE) = 105,734 °C = 378,734 K

- Pin (tekanan masuk HE) = 1,9701 atm

Berikut komposisi Gas masuk HE pada tube side ditunjukkan dibawah ini :

Komponen Massa (Kg/Jam) Mol (Kmol/Jam) Fraksi Mol

N> 52003,35714 1857,262755 0,768458955

Co 237,4148203 8,479100725 0,003508303

02 11256,84128 351,7762898 0,145550563

CO 1047,398104 23,80450237 0,009849324

CaHio 55,86610199 0,963208655 0,000398536

CsHiz 26,04146414 0,361687002 0,000149651

HO 2654,030141 147,4461189 0,061007141

C4Hr05 2623,744569 26,77290377 0,011077527
Total 69904,69362 2416,866566 1




B. Fluida dingin, Gas umpan Reaktor (Shell side)
- Ti (suhu masuk) = 87,41 °C =360,41 K
- T2 (suhu keluar) =390 °C = 663 K

- Pi (tekanan masuk) = 2,0 atm

Berikut komposisi gas masuk HE pada shell side ditunjukkan pada Tabel 2.
Tabel 2. Komposisi Gas masuk HE (shell side)

Komponen Massa (Kg/Jam) Mol (Kmol/Jam) Fraksi Mol
N» 52003,35714 1857,262755 0,778030303
O2 15798,48825 493,7027577 0,206818182
C4Hio 2076,806765 35,8070132 0,015
CsHiz 26,04146414 0,361687002 0,000151515
Total 69904,69362 2387,134213 1

1. Menentukan Beban Panas

Beban panas dihitung sebagai berikut:

a. Tube side
Tin= 676,717 K = 403,717 °C> Tout = 378,734 K =105,734 °C
Komponen Massa(Kg/jam) CPDT (kJ/Kg.K) Q(kJ/jam)
N> 52003,35714 1,0613E+00 16418505,94
CO 237,4148203 1,076 7E+00 75969,93
0)) 11256,84128 9,8293E-01 3283799,52
CO2 1047,398104 1,0278E+00 318391,43
C4Hio 55,86610199 2,6993E+00 44119,51
CsHi2 26,04146414 1,1911E+00 5570,17
H>O 2654,030141 1,9794E+00 1559114,43
C4H203 2623,744569 1,6139E+00 1248848.,63
Total 69904,69362 229544319,57
Q Fluida panas = 22.954.319,14 kJ/jam
b. Shell side
T1=360,41 K=87,41°C > T,=663K=390°C
Komponen | Massa (Kg/Jam) CPdT (kJ/kg.K) Q(kJ/jam)
N2 52003,35714 1,06E+00 16643438,89
(0)] 15798,48825 9,79E-01 4659055,64
CsHio 2076,806765 2,65E+00 1631604,89
CsHiz 26,04146414 2,62E+00 20220,15
Total 69904,69362 22954319,57

Q Fluida dingin = 22.954.319,57 kJ/jam




Dari perhitungan tersebut dapat diketahui beban panas bernilai sama, sehingga kebutuhan

panas dari cold fluid telah dicukupi oleh kot fluid.

2. Menentukan Beda Suhu Rerata (AT LMTD)
Beda suhu rerata dihitung sebagai berikut:

(Tin—T2) — (Tout—T1) _ (676,717 — 663) — (378,734 360,41) _

in-Fin=T2). 1n (676,717 =663)
(Tout—T1) (378,734 — 360,41)

AT LMTD = 1591 K

3. Menentukan Luas Transfer Panas Total (A)
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Berdasarkan rentang Ud untuk gas di shell dan gas di tube, yaitu:
Ud = 40-75 W/m> K
Maka dipilih Ud = 75 W/m?.K = 270 kJ/jam.m?.K



Sehingga luas transfer panas total dapat dihitung sebagai berikut:

Q 2295431,96 k] /jam 5
= =534,4074 m
Ud. ATLMTD 270Kk]J/jam.m2.K. 1591 K 534,407

A =
Berdasarkan luas transfer panasnya, maka alat penukar panas yang dipilih adalah shell &
tube (syarat penggunaan double pipe, A < 10 m?).
4. Menentukan Dimensi Tube
APPENDIX OF CALCULATION DATA 343

Tapre 100, Hear ExcEanaeER AND ConpEnsEr Tusz Data

Burface per lin ft, ft* Weight

Tube . Wall ) Flow area
0D, in BWG| thick- | ID,in. | per tube, per lin ft,
P ness, in. in.? . . 1b steel
QOutside Inside

0.0625 | 0.1300 | 0.0748 0.493

13 12 0.109 0.282
14 0.083 0.334 0.0876 0.0874 0.403
16 0.065 0.370 0.1076 0.0969 0.329
18 0.049 0.402 0.127 0.1052 0.258
20 0.035 | 0.430 0.145 0.1125 0.190

*% 10 0.134 0.482 0.182 0.1963 0.1263 0.965
i1 0.120 0.510 0,204 0.1335 0.584
12 0.109 0.532 0.223 0.1393 0.817
13 0.095 0.560 0.247 0.1466 0.727
14 0.083 0.584 0.268 0.1529 0.647
15 0.072 0.606 0.289 0.1587 0.571
16 0.065 0.620 0.302 0.1623 0.520
17 0.058 0.634 0.314 0.1660 0.469

. L0, 0.1707. Q,

1 8 0.185 0.670 0.355 0.2618 0.1754 1.61
0 0.148 0.704 0.380 0.1843 1.47
10 | 0.184 0.732 0.421 0.1916 1.36
11 0.120 0.760 0.455 0.1090 1.23
12 0.109 0.782 0.479 0.2048 1.14
13 0.095 0.810 0.515 0.2121 1.00
14 0.083 ! 0.834 0.548 0.2183 0,890
15 | 0.072 | 0.856 0.576 0.2241 0.781
16 0.065 0.870 0.594 0.2277 0.710
17 0.058 0.884 0.613 0.2314 0.639
18 0.049 0.902 0.639 0.2361 0.545

Berdasarkan Tabel 10 Appendix Kern, data tube yang digunakan sebagai berikut:
e ODt=0,75in=0,01905 m
e BWG=18
e IDt=0,652in=0,0165608 m = 0,0543 ft
e At=0,3341in’=0,000215483 m’
e aty,=0,1707 ft¥/ft = 0,0520293 m*/m
e atoyw = 0,1963 ft?/ft = 0,0598322 m*/m
Panjang tube standar : 6 ft, 8 ft. 10 ft, 12 ft, 16 ft, dan 24 ft.



Dipilih :
e L=161t=4,8768m

5. Menentukan Jumlah Tube

Berdasarkan luas transfer panas total, banyaknya fube yang digunakan dapat ditentukan

A 534,4074 m?
L. atoyr 4,8768m. 0,0598322 m2/m

sebagai berikut: Nt =

APPEMNDIX XII
SHELL TUBE COUNT DATA

=1831,4803

Thessa tables are presented for thermal design guidance only. Parry 7" Edition and ormwards have remaved this
tabla and show methods by calculation. In any event final layout is subject to defailed mechanical design.

TUBE SHEET TUBE HOLE COUNT (Pemy Tabiz 11-3)
Table B -J._:J:-d tubas am\15/ 1 triangular pitch
Shell ID TEMAL or M
mim In Mumber of Passes
1 ] 4 6
203 & &4 45 KL 24
254 10 a5 72 52 A0
305 12 122 114 94 96
337 13.25 151 142 124 112
Jar 15.25 204 192 166 168
435 17.25 264 254 228 220
434 19.25 332 328 290 230
540 2125 417 306 364 348
501 2325 445 4T8 430 420
635 25 579 554 512 4a3]
586 27 ETH) 548 &02 554
Tar 29 a5 762 704 L]
Tar 3 909 a7a g4 [
836 33 1035 1002 944 920
889 35 1164 1132 1062 1038
840 r 1304 1270 1200 1168
991 349 1460 1422 1338 1320
1067 42 1703 1664 1578 1652
1143 45| 1960 1918] 1330 1800
1219 48 2242 2196 2106 2060
1372 54 2861 2804 2682 2660
1524 G0 3527 3478 3360 3300
1676 GG 4292 4226 4088 4044
1629 T2 5118 5044 4502 4565
1581 T8 6034 5964 5786 5740
2134 84 7005 G934 G766 6580
2286 40 8093 79498 7832 7708
2438 96 203 9114 8896 Bodd
2743 108 11696 11618 11336 11268
048 120 14459 14378 14080 13984

Dari perhitungan tersebut, dapat dipilih jumlah fube standar untuk heat exchanger pada

Tabel 9 Appendix Kern sebagai berikut:
Susunan Tube = Triangular Pitch

PT (pitch) = 15/16 in = 0,0238 m

IDs (diameter dalam shell) =45 in=1,143 m



Nt=1918
Tube pass =2
Shell pass =1

Berdasarkan jumlah pass pada tube dan shell, maka perlu mencari faktor koreksi terhadap

AT LMTD sebagai berikut:

Tin — Tout _ 270,567
T,— Ty 274,6

R = =0,985

T,—Ty _ 2746

S = =0,957

Tin—T, 288317
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Dari Fig. 18 Appendix Kern diperoleh faktor koreksi Fr = 0,95 sehingga:
AT LMTD =15,65K x 0,95=15,113 K
Sehingga Ud terkoreksi, sebagai berikut:

22954319,57 k] /jam
Ud = Q _ 1/i

= — = 2713,8998 kJ/jam.m> K
L. atoyr. Nt. ATLMTD 48768 m. 0,05983227—. 1918. 15,113 K

6. Menentukan Koefisien Perpindahan Panas

a. Kecepatan fluks massa gas pada tube

Ws  69904,69362 kg/jam
At. Nt (0,000215483 m2). 1918

Wt = =169139,0293 kg/m? jam = 34642,3794 1b/ft*. jam



e Viskositas

b. Kondisi gas pada tube (fluida panas)

Komponen (kg;lril.s) Vi (kgi/gli\r/fll ol) | YVikir [Mw; Vi Mw;
N> 2,658E-05 0,7439 28 1,0462E-04 3,9364

CO 2,656E-05 0,0033 28 4,7726E-07 0,0180

02 3,094E-05 | 0,1610 32 2,8180E-05 0,9109
CO> 2,446E-05 0,0149 44 2,4310E-06 0,0994
CsHio 1,675E-05 | 0,0008 58 1,0194E-07 0,0061
CsHiz 1,195E-05 0,0004 72 3,7778E-08 0,0032
H>O 1,851E-05 | 0,0379 18 2,9808E-06 0,1611
C4H>03 1,457E-05 | 0,0375 98 5,4145E-06 0,3715
> 1 1,4424E-04 5,5066

_ X(iMiyMw;)  1,4424E-04

Hmix =5 e /W)

5,5066

e Konduktivitas thermal

=3,0 x10” kg/m.s = 0,0942 kg/m.jam

ki . ki.yi
Komponen | v/ k) Yi WinK)
N» 0,0401 0,7439 0,02983
CO 0,0398 0,0033 0,00014

02 0,0430 0,1610 0,00692
CO, 0,0356 0,0149 0,00052
C4Hio 0,0469 0,0008 0,00004
CsHiz 0,0420 0,0004 0,00002
H>O 0,0392 0,0379 0,00149
C4H205 0,0282 0,0375 0,00106
> 1 0,04001

ki = 0,04001 W/m.K = 0,14404 kJ/m.jam.K
e Kapasitas panas

Cpi . Cpi . yi

Komponen a /gI.) K) yi ( JI/)g.Ig)
N2 1,0595 0,7439 0,7882

CO 1,0738 0,0033 0,0036

02 0,9790 0,1610 0,1576
CO2 1,0201 0,0149 0,0153
C4Hio 2,6503 0,0008 0,0021
CsHiz 2,6260 0,0004 0,0010
H>O 1,9714 0,0379 0,0748
C4H205 1,5973 0,0375 0,0599
> 1 1,1027

Cpmix = 1,1027 J/g K = 1,1027 kJ/kg.K




e Densitas

BM . BMi . yi
Komponen | o 1 mol) n (keknmol)
Na 28 0,7439 20,8297
CO 28 0,0033 0,0951
0, 32 0,1610 5,1530
CO, 44 0,0149 0,6593
CaHio 58 0,0008 0,0464
CsHu 72 0,0004 0,0268
H,0 8 0,0379 0,6834
CaH,05 98 0,0375 3,6783
5 1 31,1719
BMmix = 31,1719 kg/kmol
Pix = —— BMpiy = ———~ 2 311719 kg/kmol
R. T 0,082 XA 6767 K

pmix = 1,10603 kg/m® = 0,06901 1b/f

Bilangan Reynold pada tube

we. pe  169139,0293—E— . 0,0165608m
Rei= = Jam__ = 29704,769
Hmix 0,0943 kg/m.jam

Koefisien perpindahan panas pada tube (hio)

B i, it pasidrronhePeTr..  SEmintnon Sl ool Sl

Dari Fig. 24 Appendix Kern diperoleh nilai jh = 120

1 1
hi = jh. kmix [Cpmix. umix]E _120. 0,14404Kk]/m.jam.K [1,1027 kJ/kg.K. 0,094297kg/m.jam]3

IDt 0,0165608 m 0,14404 kJ/m.jam.K

kmix

hi =936,2731 kJ/jam.m*> K



IDt

hio = hi . — =936,2731 kJ/jam.m?> K .

oDt

Luas flow area shell
C’=PT-0ODt=((15/16) — 0,75) in=0,1875 in = 0,004763 m
B=0,3 xIDs=0,3 x45in=13,51in=0,3429 m

As

_IDs. C'. B _ 1,143m. 0,004763 m. 0,3429 m

0,652in _
0,751in

PT

0,02381 m

Kecepatan fluks massa gas pada shell

Gt="=

69904,69362 kg/jam

As 0,078387 m?2

e Viskositas

. Kondisi gas pada shell (fluida dingin)

813,9334 kJ/jam.m2.K

=0,078387 m?

=891790,06 kg/m? jam = 182652,87 Ib/f2.jam

BM;

Komponen (kg;iril.s) Vi (ke/kmol) | V' i/ Mw; Vi Mw;
N2 2,5979E-05 | 0,7439 28 1,0227E-04 3,93644

02 3,0223E-05 | 0,2260 32 3,8639E-05 1,27845
C4Hio 1,6169E-05 | 0,0297 58 3,6584E-06 0,22626
CsHiz 1,1633E-05 | 0,0003 72 3,6772E-08 0,00316
5 1 1.4460E-04 | 5.44431

o _ 2ty Mwy) _ 1,4460E-04

Hmix = 2y Mwy)

5,44431

e Konduktivitas thermal

= 2,7E-05 kg/m.s = 0,09562 kg/m.jam

Komponen Ki yi ki . yi
(W/m.K) (W/m.K)
N> 0,03906 0,7439 0,02905
02 0,04180 0,2260 0,00945
C4Hio 0,04429 0,0297 0,00132
CsHiz 0,03966 0,0003 0,00001
> 1 0,03984
ki = 0,03984 W/m.K = 0,14341 kJ/m.jam.K
e Kapasitas panas
Cpi . Cpi.yi
Komponen a /gI.) K) y1 ( JI/)g.Ig)
N2 1,05747 0,7439 0,78667
02 0,97435 0,2260 0,22020
C4Hio 2,59216 0,0297 0,07701
CsHiz 2,56715 0,0003 0,00095
> 1 1,08484

Cpmir = 1,08484 J/g K = 1,08484 k/kg.K




e Densitas

Komponen BM yi BMi . yi
(kg/kmol) (kg/kmol)
N2 28 0,7439 20,82970
O 32 0,2260 7,23201
C4Hio 58 0,0297 1,72313
CsHiz 72 0,0003 0,02682
5 1 2981167
BMmix =29,81167 kg/kmol
e = =B BM i = 204t .29,81167 kg/kmol
R. Tin 0,082 -9 360,4 K

pmix = 2,016 kg/m® = 0,126 1b/f

h. Bilangan Reynold pada shell
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Dari Fig. 28 Appendix Kern diperoleh De = 0,55 in = 0,01397 m = 0,04583 ft

Gt. De _ 891790,0561 kg/m2.jam . 0,01397 m
Wmix 0,0956 kg/m.jam

Res = =130294,56

Koefisien perpindahan panas pada skell (ho)
Dari Fig. 28 Appendix Kern diperoleh nilai jh = 300

1 1
ho = jh. Kmix [Cpmix. umix]E _300. 0,146894 kJ/m.jam.K [1,08484 kJ/kgK. 0,0956 kg/m.jam]3

De 0,01397 m 0,143407 kJ/m.jam.K

kmix

ho = 2764,42 kJ/jam.m? K

aRE
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j. Koefisien perpindahan panas overall saat bersih (Uc)

__hio. ho _ (813,9334kJ/jam.m?.K) . (2764,42 k]/jam.m2.K)
hio+ho  (813,9334 KJ/jam.m?2.K) +(2764,42 kJ/jam.m?2.K)

Uc = 6287,9613 kJ/jam.m? K

k. Faktor pengotor (Rd)

Uc—-Ud _ (6287,9613 Kk]/jam.m2.K) — (2713,9 K]/jam.m2.K)
Uc. Ud (6287,9613 kJ/jam.m2.K) . (2713,9 kJ/jam.m2.K)

Rd = 0,000209 jam.m? K/kJ = 0,000754 m? K/W

Dari http://www.hcheattransfer.com/fouling_factors2.html, diketahui faktor pengotor

Rd =

minimal (Rdmin) pada:

Inside tube 2> Natural Gas = 0,00035224 m> K/W

Outside tube > Natural Gas = 0,00035224 m>. K/W

Rdmin total = (0,00035224 + 0,00035224) m>.K/W = 0,00070448 m? K/W
Jadi Rd > Rdmin sehingga perancangan Heat Exchanger dapat digunakan.

7. Menentukan Pressure Drop di Tube
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Dari Fig. 26 Appendix Kern diperoleh faktor friksi f= 0,00023 ft*/in’
Jumlah tube pass (n) =2
g (percepatan gravitasi) = 4,17x10® ft/jam?
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f.Wt2.L.n _ 0,00023 . (34642,381b/ft%jam)?. 16ft . 2
2.8. Pmix- IDt 2. 4,17x108 ft/jam?2 . 0,0691b/ft3. 0,0543 ft

APt = =0,28244 psi = 0,0192 atm

Diketahui AP allowable for gas < 5 psi, jadi APt = AP allowable.

8. Menentukan Pressure Drop di Shell

Dari Fig. 29 Appendix Kern diperoleh faktor friksi f=0,0015 ft*/in?

Jumlah crosses pada shell (N+1) = L_L8708m_ 1y

B 0,3429m
g (percepatan gravitasi) = 4,17x108 ft/jam?

_ f.Gt?.IDs. (N+1) _ 0,0015. (182652,87 Ib/ft%jam)?. 3,75ft. 14
2. 8. Pmix- De 2. 4,17%x108 ft/jam? . 0,126 1b/ft3. 0,04583 ft

APs = 0,68997 psi = 0,04695 atm
Diketahui AP allowable for gas < 5 psi, jadi APs = AP allowable.

APs
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