N A AaST SRS ARE
L RN T AR AR

Pl L R 2 i -
IR I '.'.‘-‘,}(t;“




PRA RANCANGAN PABRIK ASAM PROPANOAT
MELALUI PROSES OKSIDASI PROPILENE

Skripsi Sebagai Salah Satu Syarat Untuk Memperoleh Gelar Sarjana
Pada Fakultas Teknik Jurusan Teknik Industri

N

Oleh :

Grace Hilda Sipa STB 4597 044 007
Rusmiani STB 4597 044 011
Milka Lisawaty K.~ STB 4597 044 016

JURUSAN TEKNIK INDUSTRI
FAKULTAS TEKNIK
UNVERSITAS *“ 45 “ MAKASSAR
2002



HALAMAN PENGESATIAN

Berdasarkan Surat Keputusan Rektor Universitas “45™ Makassar, Nomor : 247/0 1/U-
45/V/2002, tanggal 24 Meir 2002 tentang Panitia dan Tim Penguji Tugas Akhir,
maka :

Pada Hari/Tanggal : Jum’at, 24 Mei 2002

. GRACE HILDA SIPA [ 4597044007

2. RUSMIANI / 4597044011

3. MILKA LISAWATY. K /4597044016

Pra Rancangan Pabrik Asam  Propanoat melalui
Proses Oksidasi Propilenc.

Skripsi atas nama

Judul Skripsi

Telah diterima dan disahkan olch Panitia dan Penguji Tugas Akhir Sarjana Negara

IFakultas Teknik Universitas “45” Makassar. _
Setelah dipertahankan didepan Penguji Skripsi Sarjana Negara jenjang Strata Satu
(S-1) pada Tckaik Industri (Program Stud: Teknik Kimia) Universitas “457

Makassar.

PENGAWAS UMUM

. DR ANDISAGK SOSE, SE.MBAN m & 4 §F & Tl [ ... )

TIM PENGUJI

Ketua - Ir. BAMBANG LUKHITOPUTRO, MS

Sckretaris  : Ir. Hj. MAHYATI, MSi

Anggota c L I ABDUL HAYAT KASEM, MS ‘
2. Ir. ZULMAN WARDI, MS (L Sty S

3. Ir. AL GAZALI

DR. Ir. PRASTAWA BUDI, MS
Ir. MANDASINI
3. Ir. RIDWAN

Iix Officio

[

Disahkan
Dckan Fakultas Tcknik /s
Universitas “45" Makassar {




PENGESAHAN TUGAS AKIHIIR

PRA RANCANGAN PABRIK ASAM PROPANOAT
MELALUI OKSIDASI PROFILENE
KAPASITAS : 18.500 TON/TAHUN

OLEH:
GRACE HILDA. S 4597044007
RUSMIANI 4597044011
MILKA LISAWATY 4597044016

Skripsi ini disusun sebagai salah satu syarat untuk mencapai gelar sarjana Teknik
Industri (Program Studi Tcknik Kimia) Fakultas Teknik Universitas “45"Makassar

Tim Penguji
Ketua Sidang : DR. Ir. Prastawa Budi, MS
Sckretaris - Ir. Ridwan
Anggota : Ir. Bambang Lukhitoputro, MT

Ir. Zulmanwardi, MT

Ir. Al Gazali

Pembimbing [
(DR. 1
(Ir. | Ian(Iasjni) //Ia‘} .__T(Ir. Ridwan)
‘\ '-. ;‘-.l' . ‘.’
engetahuft. ~ . .7, /
Ketyd Juruban Tékﬁ%éﬁdh‘sgi ,f
(Prégram Studi Teknil K:Hu.sz‘:/
L il
ol

(Ir. A. Zilfikar Syaiful)




KATA PENGANTAR

Puji dan synkur kami paniatkan kehadirat Tuban Yang Maha Esa yang telab
memberikan rahmat dan karunia-Nya. schingga selesainya tugas akhir ini dengan
Judul  * PRA RANCANGAN PABRIK ASAM PROPANOAT MELALUIL
OKSIDASI PROPILENE “.

Tugas akhir ini merupakan salah satu persyaratan bagi setiap mahasiswa
datam menempub jenjang pendidikan strata sate ( S1 ) Jurusan Teknik Industri pada
Fakultas Teknik Universitas “45” Makassar.

Kami menyadari bahwa dalam pembnatan laporan ini terdapat kekurangan —

kekurangan dan kesalahan - kesalahan yang luput dari perhatian kami. Oleh sebab itu
kxitik dan saran dari pembaca sangat kami harapkan untuk penyempumaan laporan

mi.
Pada kesempatan ini kami mengucapkan terima kasih yang sebesar-besamya
kepada:
1. Bapak Dr. Ir, Prastawa Budi, MSc ; sclaku pembimbing pertama dalam
penyusunan tugas akhir inj.
2. Bapak Ir. Mandasini ; selaku pembimbing kedua dalam penyusunan tugas
3. Bapak Ir. Ridwan ; selaku pembimbing ketiga dalam penyusunan tugas
4, Bapak Ir. Murshal Manaf, MSP ; selaku Dekan Fakultas Teknik
Universitas ‘45" Makassar.

5. Bapak Ir. A. Zulfikar Syaiful ; selaku Xetua Jurusan Teknik Indost
Fakultas Teknik Universitas “45” Makassar.

6. Seluruh staf pengajar yang telah membekali ilmu pengetahuan kepada
kami selama menuntut ifmu di Jurusan Teknik Industri Universitas “45"
Makassar.




7. Kedua Orang Tua tercinta yang telah memberikan dorongan dan bantuan
selama di bangku kuliah sampai pada penyusunan tugas akhir ini.
Akhir kata, semoga laporan akhiir ini dapat bermanfaat bagi kita semua, Amin.

Makassar, April 2002

Penyusun




-

DAFTAR ISI

HALAMAN JUDUL ..ooooovee e .

LEMBAR PENGESAHAN ..ovvvooooceroree.e S,
KATAPENGANTAR ... .
DAFTARIST .oceeeie oo oereeeeeeesreeessesseseessssssos s sseeessesseesees s
INTISARI
BAB 1 PEMBAHASAN UMUM ..o

BAB I TINJAUAN DANURAIANPROSES eoooeoveoemeosioen
BAB T NERACAMASSA .ooooooeeceoeocmnercesssesesemsrmassssseseremnene
BAB IV NERACAPANAS ... o BRI IN
BAR V SPESIKIKASIALAT ....oooooorreroce, -
,BAB VI PERANCANGAN ALAT UTAMA ...covoovomrerssesrresescree
BAB VII UTILITAS .ooooooeeoeosotrerersesmsseseesssmssesessssssessmmssessserssseons
BAB VIII INSTRUMENTASI DAN KESELAMATAN KERJA ...
BAB IX LOKASIDAN TATALETAK PABRIK ...
BAB X ORGANISASI PERUSAHAAN
BAB XI ANALISA EKONOMI ...ooo....o. A
BAB XTI KESIMPULAN ..oooooooeeoeeeereneen
DAFTAR PUSTAKA

LAMPIRAN

LamPITan A .ccceerermrnrinirisnesimsiseesasesms st itssessssmsresossssrssesessssns

Lampiran B ..iievnn. rehebstssiasb R as s n s sr e st n s enaras

Lampiran € .ovrvrvireererenrerrresssnsrmscssissnnscsinsssmssnsssassssesssssnssssssssnsnsssnsbnse
Lampiran D - reraremscrisssorensmnas erereerearernrnaanes

v

Halaman




INTISARI

Asam propanoat (CsHaQ») dibuat dengan mengoksidasi gas propilena (C;Hg).
Reaksi berlangsung di dalam fixed bed reactor pada suhu 280 © C dan tekanan 1.5
atm. Reaksi besifat cksotermis dan scbagai pendingin digunakan air.

Kapasitas produksi asem  propanoat  dirancang 18500 ton/talun,
membutuhkan bahan baku propilena 99 % sebesar 15494 ton/tahun dan udara
sebagai pengoksidasi sebanyak 91.991,5 tonftahum. Utilitas berupa air sebesar
204m’/jam, listrik 143 KWh, vap jenuh 345060 ton/jam dan bahan bakar jenis diesel
oil sebesar 9.669.000 litec/tabun. Pabrik direncanakan didirikan di Bontang
Kalimantan Timur dengan luas tanah 6.181 m;f. Bentuk perusahaan adalah Perseroan
Terbatas (PT) dengan sistem garis dan staf, membutuhkan tenaga kerja sebanyak 150
orang.

Berdasarkan perhitungan evaluasi untuk pendirian pabrik asam propanoat
dibutubkan modal tetap sebesar Rp. 272,62 miliar, manufacturing cost Rp. 241,90
miliar dan pengeluaran ymu Rp. 80,63 miliar, Harga jual produksi sebesar Rp. 420,87
miliar pertahun, dengan keuntungan sebelum dan sesudah pajak berturut-turut Rp.
98,34 miliar pertahun dan Rp. 63,92 miliar pertahun.

Profitabilitas meliputi Rate of Investment (ROI) sebelum dan sesudah pajak
berturut-turut sebesar 36,07 % dan 2345 % , Pay Qut Time (POT) sebelum dan
sesudah pajak 2,1 tahun dan 2,9 tahun dan Break Even Point (BEP) sebesar 45,54 %
dan Shut Down Point (SDP) sebesar 24,40 %. Berdasarkan pertimbangan teknik darl
hjasil perhitungan analisis ekonomi di atas, maka Pra rancangan pabrik asam
prapanocat kapasitas 18.500 ton/tahun dapat dilanjutkan ke proses perencanaan lebilt

Tinei,
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BAB I

PEMBAHASAN UMUM

1.1 Latar Belakang

Seperti telah diketahui, baliwa asam propanoat banyak digunakan dalam
industri-industi kimia,l seperti industr fekstil, industr cat, industsi coating, industri
perekat, barang plastik dan sebagainya. Namun hingga saat ini asam propanoat yang
digunakan, berdasarkan data dari Biro Pusat Statisiik adalah diimpor dari luar negert
yaitu dari negara ; Jepang, Taiwan; Singapura, United Kingdom, Perancis, Jerman
dan Tain-lain.

Sehubungan dengan hal tersebut sangat tepatiah bila pemerintah
mengambil  kebijaksanaan yang pada hakekatnya Dbertujuan mengurangi
ketergantungan terhadap negara lain dalam memenuhi Xebutuhan datam negeri, yakni
dengan membangun industri- industri yang dapat mengganti peranan bahan impor.

Faktor bahan baku (misalnya : letak sumber bahan bakw, kapasitas sumber
bahan baku, cara memperoleh dan membawanya ke pabrik dan kualitas bahan baku
yang tersedia) mendukung pendirian pabrik asam propanoat ini. Karena bahan baku
yang digunakan yaitu propilena yang banyak dihasilkan di Indonesia seperti di daerah
Sumatera dan Kalimantan Timur. Disamping ite pabrk asam propamoat yang
rencananya akan didirikan di daerah Bontang, Kalimantan Timur daerab tersebut

memenubi syarat-syarat untuk pendirian pabrik, seperti keadaan iklim, utilitas dan




sebagainya. Selain itu syarat transporfasi yang memadai karena mempunyai
pelabuhan sendiri, sehingga memudahkan dalam pemasaran produk.

Dengan adanya beberapa alasan yang mendukung, dapat diharapkan
pendirian pabrik asam propenoat dapat terlaksana dan mempunyai prospek yang

cukup baik di Indonesia.

i + 1.2 Perkembangan Industri Asam Propanoat

Pembentukan asam prop@noat pertama kali ditemukan pada tahun 1847
melalui proses oksidasi acrofem

Schelumnya diproses dengan berbagai macam cara, sesudah pertengahan
abad yang lalu cara ini yang sening digunakan yaitu dengan menggunakan acrolein
melalui proses oksidasi propena. Dan cara terakhir ini semakin menunjukkan
perkembangan yang cukup pesat. Proses polimerisasi dari ester proptnoat baru
diketemukan setelah abad 19. sekitar tahun, 1930 semua kesulitan teknis dari
pembuatan asam propAnoat dan polimerisasinya bisa diatasi.

Jumlah pemakai acrylates terus bertambah arnt‘ara 10 % hingga 20 %
pertahunnya dan terus menunjukkan perkembangan yang makin baik, Produksi

acrylates terus berkembang, terutama di negara-negara Amerika, Eropa dan Jepang.

1.3 Penggunaan Asam Propanoat
Produksi asam propancat menunjukkan kenatkan yang sangat besar

diperkirakan sekitar 20 % per tahunnya. Penggunaan terbesar asam propanoat




sebagat coating (pelapis), seringkali dipakai dalam industrd cat batk untuk interior

maupun eksterior, industri perekat, dan sebagat pengkilap lantai.

Tabel } — 1. Impor Asam Propangat (kg/tabun

No Negara Asal 1997 1998 1999 2000
1. | Jepang - 6221165 7488216 7001499
2. | Hongkong - 203 14800 -
3. | Taiwan 1010516 824650 782010 1416675
4. | Singapura 261503 621507 293665 1240
5. | Malaysia - 74000 150 .-
6. |U.S.A 209951 746541 879573 2360318
7. | United kingdom 1280 34309 39949 -
8. | Belanda - - 7173 172180
9. | Perancis 840136 1116362 1244297 1982289
10. | Jerman 35000 331000 304731 1587380
11, | Austria - - 208976 -
12, | Belgia - 9 400 39160
13. | Spanyol - - 285 -
14. | Polandia - - 102000 -
15, | China 320 521428 - 180
16, | Switzerland 30 - - 400
17. | Norwegia - - - 20040
18. { Rumania - - - 78540
19. | Koren - 36900 71025 1223987
20. | Thailand & Philipina - 117707 - -
21 | Italia 80 - - -

Total 8033210 10646781 11437250 | 15883883

Sumber : Biro Pusat Statistik Makassar, 2000

Pengpunaan terbesar kedua yaitu sebanyak 25 % dari keselunuhan jumiah

produksi asam propanoat adalah unfuk industri tekstil. Asam propanocat biasanya

dalam industri tekstil ini dimmakan sebagai adhesive, back caoting, fabric finishes,

pengikat pigmen, penghilang kotoran dan pengental. Polimer asam propancat




digunakan dalam industri pelapisan kertas atau dalam bubur kertas sebagai aditif

untuk memperbaiki kekuatan peregangan dan kelenturan kertas. Industri lainnya yang
. menggunakannya adalal industri kulit, keramik dan semen.,

Kewntungan lain dari asam propanoat adalaly jika proses pembuatan asam

* propanoar ini dilanjutkan dengan proses esterifikasi yang akan menghasilkan ester

acrylic sepecti wmetil aervlates, butil acrylates dan 2-ethylheksil acrylates  yang

biasanya digunakan dalam industri coating dart radiasi atau pemancaran dalam
industri tinta. '

Meliliat banyaknya kegunaan asam propanoat maka permintaan produk

dari tahun ke tahun terus

menunjukkan peningkatan yang sangat pesat. Data

konsumsi asam propanoat di Indonesia dapat difthat pada tabel di bawali ini :

. Tabel 1 -2 Penggunaan dalam Industri

No. Namn Industri 1997 1998 1999 T 2000
1, | Industri cat, pemis 1017470 3895810 5657950 7423650
2, | Industri perekat 52128 139451 288650 360150
3. | Industri resin sintetis 39699 125696 250820 283257
4. | Industri pemintalan benang 251210 1077630 1792270 | 1974530
5, | Industri peralatan teknik 10833 23725 47108 57100
6. | Industri barang plastik 4818200 50006000 6219300 7654670
7. | Industri kimia, zat wama 96560 201548 2381500 300795
8. | Industri barang karet 170849 243474 315652 565833

Tatal 645649 7201155 976116 18619987

Sumber : Badan Pusat Statistik, Makassar 2000

™
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1.4 Sifat-sifat Bahan
Sifat-sifat bahan yamg digunakan dan produkaya meliputi sifat fisik, sifat
kimia dan sifat termodinamika.
a. Bahan Baku
1. Propena
Propena merupakan senyawa organik vang dibawah kondisi normal
adalah berwujud gas tak berwama dan mempunyai sifut-sifat anastetik
pada konsentrast tinggi. Dan dalam kondisi dibawah tekanan atmosfir,
propena adalah merupakan gas yang mudah terbakar. Terbentuknya
awan gas danliguid atau kebocoran gas dapat menimbulkan bahaya
yang serius berupa terjadinya ledakan.
a. Sifat-sifat fisik

1. rumus molekui - : GHs

2. berat molekul : 42,08

3. titik didih normal : -47,7°C.
4. densitas pada 25°C : 0,613 glem’
5. suhu kritis : 83°C

6. tekanan kritis : 45,6 atm

7. viskositas pada 25 °C : 0,0087 cp

8. kapasitas panas pada } atm  ; 0,64 kj/g °K
b. Sifat-sifat termodinamika

1. panas penghapan : 18,41 kl/g °K




2. entalpi pembentukan : 20,42 kl/mol

c. sifat-sifat kimia
reaksi-reaksi yang tecjadi pada propena adalah::
1. Oksidasi
Propena sangat mudah dioksidasi‘ mengglinakan agen
pengoksidasi seperli kalium pennanganat (KMnQyg) alkalis,

sehingga akan terbentuk senyawa yang Lerisi dua gugus — OH

didatam motekulnya.

[wd

Adist
Salah satu reakst adisi yang terjadi pada propena adalah
hidrogenasi, Reaksi adisi lidrogenasi propena ini dengan’

menggunakan Nikel (Ni) halus atau juga dengan Pt sebagai

katalisator.
2. Udara
a. Komposisi 221 % 0y dan 72 % N,
b. berat molekul : 28,85
¢. suhu kritis 1 140,55 °C
d. konduktifitas panas : 0,0152 Btufjam.ft2.CF/Y)
¢. tekanau kritis 1 37,3 atn '
f. viskositaspada 25" C - 0,0185cP

g. kapasitas panas pada 1 atm : 0,24 kalikg °K



i, titik didih normal : 314°C

b, Bahan pembantu

Katalisator :
a. Nama : Bi-Mo-0O
b. Diameter : 0,327 cm
~
¢. Bulk density / . 1,97 /e’
'-\.__--"""’— N
d. Porositas 10,6524 1n

¢. Produk asam propanoat
Sifat-sifat produk yang berupa asam propanoat meliputi sifat fisika, sifat
kimia dan sifat thermodinamika.
a. Sifat-sifat fisika

1. rumus molekul s GHAO:

2. berat molekul ) : 72

3. titik didil normal 1 141°C

4, titik leleh AR BT

5. titik nyala : 68°C

6. suhu kntis : 380°C

7. tekanan kritis : 49,95 atm

8. densitas cairan : 1,045 kg/L

9. kelarutan dalam . > 0,52 berat/berat 10O
. pada 70 °C dan 4 atm

10. penampakkan . : cairen tak berwama




11. sifat , : mudah terbakar dan ;nudah tarut
dalam air

b. Sifat-sifat termadinamika

I. panas vaporisasi : 46,055 kl/mol
2. entalpi pembentukan : =336,45 kJ/mol
3. cnergi pembentukan : -286,25 kJ/mol

¢. Sifat-sifat kimia

1. reaksi deoksidasi
Dengan bantuan katalis seperti bismuth ataupun cobalt dan nikel, asam
propanoat dapat menghasilkan propenat melalui proses deoksidast ini.
2. reaksi esterifikasi
Asam propenoat dengan bantuan katalis asam kuat seperti asam sulfat
dapat dicsterifikasi sehingga menghasilkan ester-ester acrylic seperti

ethylacrylic, methylacrylic.

1.5 Penentuan Kapasitas Produksi

Kapasitas produksi prarancangan pabrik asam propanoat (C;Hy40,)
ditentukan berdasarkan besarnya kebutuban dalam negeri. Sesuai data impor dari
Badan Pusat Statistik dapat diketahui besamya kebutuhan impor asam propanoat di

Indonesia (dapat dilihat pada Tabel I - 1).




Penentuan kapasitas produksi pabrik didasarkan atas kebutuhan asam
propancat di Indonesia, dengan menganggap kebutuhan setiap tahunnya merupakan
fungsi linier sehingga tahun dan kebutuban asam propancat pada tahun yang
ditentukan merupakan persamaan garis Iurus. Sehingga kebutuhan asam propanoat di
Indonesia pada tahun 2005 (tahun perencamaan pendirian pabrik) diperoleh sebesar
37062,5 ton/tahun.

Pemilihan Kkapasitas prarancangan pabrik diambil 50 % dar total
kebutuhan asam propanocat pada tahun 2005 dengan menganggap akan berdirinya
pabrik lain yang memproduksi asam propanoat. Maka Kkapasifas produksi
prarancangan pabrik asam propanoat sebesar 50 % x 37062,5 tonftahun = 18.531,25

ton = 18.500 ton/tahun.
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BARB 11

TINJAUAN DAN URAIAN PROSES

2.1 Macam-macam Proses
Secara umum proses pembuatan asam propanoat komersial terdini atas
empat macam proses yaifu
1. Dari asetilen dengan proses modifikasi Reppe

Acrylate yang diproduksi melalui proscs modifikasi Reppe yang
melibatkan reaksi asetilen, atkohol apropriat dan karbon moncksida (keduanya
seperti gas atau seperti dalam pembentukan nikel karbonil) dengan adanya asam.
Di dalam prakiek komersialnya 80 % karbon monoksida adalah berasal dari gas
dan 20 % nya adalah berasal dan nikel karbonil, Proses ini berlangsung secara
kontinyu; nikel klorida diubah kembali menjadi nike} karbonil.

Reaksi di atas diawali dengan mereaksikan nikel karbonil dengan
asefilen dan etil klorida dengan bantuan hidklorik. Acrplate pada dasamya
ditambahkan untuk mempercepat terjadinya reaksipada dasarnya ditambahkan -
untuk mempercepat terjadinya reaksi. Pertama kali ditetapkan proses stokiometri
terfebih dahulu, kemudian ditetapkan diatasnya proses Kkatalik dengan'
menpumpankan monoksida asetilen, etll klorida, air dan asam hidrokionk dengan
kontro! perbandingan yang cermat. Kondisi yang baik untuk proses stokiometri
(berkisar antara 30 ° sampai 50 °C pada; tekanan 1 sampai 2 atm) membuktkan

bahwa dengan karbon monoksida dapat menjadikan reaktan utama dan nikel
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karbonil bertindak sebapai katalis dan sumber kedua untuk karbon monoksida,
Kondisi yang baik tersebut juga akan menjaga agar reaksi samping yang tidak
dikehendaki terbentuk sesedikit mungkin dan vapor recovery juga direcyle.
Modifikasi lain dari proses tersebut memakai proses dua langkah dimana asam
propanoal dibuat melalui mefode kataltk yang telah disempumakan dan
kemudian dikonversikan menjadi acrylate melalui proses esierifikasi katalis
asam, Acrylate yang lebih rendah, metil dan etil dibuat dengan teknik modifikasi
Reppe. Acryvlate yang lebih tingpi dihasitkan melalui trans esterifikasi atau
esterifikasi langsung dengan asam acrylat. Hampir 50 % produksi Amerika
menggunakan cara ini.

2. Proses pembuatan asam propancat dengan proses propiolactone

Acrylat diproduksi melalui proses reaksi propiolaktona dengan alkohol
dan dibantu dengan katalis asidiat, Pertama-tama ketena diproduksi melalui
proses pirolisis asam asefat atan aseton dan kemudian direzksikan dengan
formaldehidan dan dengan adanya asam Lewis. Pembuatan propiolaktona dimana
dirubak menjadi asam acrilat atau acrylate.

Metanol dan propiolaktona sesuai untuk reaktan recycle diumpankan
ke dalam reaktor yang mengandung katalis asam fosfor. Kondist reakst berkisar
antara 140 dan 150 ° C dan tekanan 3 psia (20 kPa). Uap dikondensasikan dalam
heat exchanger. Untuk merubah biacetil, dimana sulit sekali untuk merubah
melalui proses distilasi dan tidak dikcilendaki selama masih diberi pewarna

kuning, sekitar 1 % lamtan.aquaeous hidrosilamin; hidroklorida ditambahkan
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dalam kondensat. Kondensat diumpankan ke bagian botfom kolom ekstrasi, 7 %
tarutan aguaeous dilangsunpkan dimenara recovery dengan suhu antara 73 sampai
79 ° C. Campuran alkohol, acrylate . dimumikan di kolom terakhir dengan
perkiraan vield 99 %. Penghalang ditambahkan unfuk mencegah tefjadinya proses
polimerisasi, Kurang dari 10 % produksi acrylate diproduksi dengan proses ini.
3. Proses pembuatan asam propanoat melalui bidrolists acrylonitril
Acrylonitril, asam sulfur dan air diumpankan ke regkior ;;engaduk
dimana hidrolisis dimana dikonduksi pada suhu 102 ° C, Prodiksi acrylamid asam
sulfir ditransfer ke reaktor esterifikasi acrylimid dan etil alkohol (umpan ke
reakior misalnya alkohol aguaeous yang mengandung hidrokinon untuk
mencegah terjadinys polimexisasi) diselesaikan secara konmtinu pada 107 ° C.
Tujuan dari reaktor jenis ini adatah untuk mengontrol suhu dan memperkecil
kemungkinan terjadinya pembentukan eter, asam acrylate dan alkoksipropionat.
Uap dikondensasikan ke menara frtiksional dimana hasil produk
alkoksippropionat dan acrylate dipercleh dalam 98 % yeald, Melaiui hasil produk
termasuk asam acrylate, acrylamid, etil etoksipropionat dan eter. Am@onium
bisulfat didapat kembali dari reaktor esterifikasi. Proses ini tidak lama digunakan
di Amerika tetapi beberapa negara masih tetap menggunakan proses ini untuk

pembuatan propénoat.
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4. Proses pembuatan asam propanoat melalui oksidasi prapylene atau
propena.

Perkembangan terbaru yang dilaporkan berkembang dengan pesat
dalam proses pembuatan asam prope;mat adalah Derdasarkan pada oksidasi
propylenatau propena yang dilakukan dalam satu atau dua tahap reaksi oksidasi
dalam fase uap. Di Amerika yang senng kali digupakan adalah dengan
menggunakan proses kontinyu dva tahap. Proses pembuatan memperlibatkan
asam acryliat dengan yeld tinggn'dar; mengpunakan propylene dengan kemumian
rendah. Lebih dari 20 % kapasitas adalah menggunakan proses prapylene ini.

Propylene dan oksigen diumpankan ke dalam reaktor yang berisikan
katalis padat, katalis yang biasanya digunakan adalak Co-Mo-Te-O, Reaksi yang
berlangsunp adalah secara eksotermis dan menghendaki kontrol suhu yang sangat
cermat, biasanya berkisar pada 300 ° C hingga 500 ® C pada tekanan atmosfir,
Oksidasi fase uap untuk propylene adalah merupakan reaksi yang sangat
kompleks dan jika tidak dikontrol secara cermat dapat menghasilkan produk yang
bermacam-macam jenisnya, bergantung pada kondisi dan .ka!alis yang dipakai.

Hasil produk yang berupa acrofein akan diubah menjadi asam acryliate pada suhu

+ 280 °C. Gas panas yang berasal dari reaktor didinginkan secara perlahan-lshan.

dalam heat exchanger dengan media pendingin air untuk menghindari terjadinya
pembentukan polimer. Asam acrylal aguacous diperoleh kemudian melalui
pemisahan dari gas panas reaktor di dalam menara absorber. Asam apryliat

mentah selanjutnya dimumikan pada kolom fraksionasi.

NN



2.2 Seleksi proses

Dari keempat jenis proses pembualan asam propanoat tersebut maka

selanjutnya dilakukan pemilihan terhadap jenis proses pembuatan yang dianggap

sebagai proses terbaik. Perbandingan dari keempat jenis proses tersebut terlihat pada

tabel dibawah i :
No. Parameter Asctilen | Propiolaktena | gerplipnitri | Propena
1. | Aspek teknik
- Konversi reaksi 70 % 30 % 58% 38 %
- Kualitas produk 80 % 97 % 97 % 99 %
(kemurnian)
- Katalis yang NiBr Lewis Acid MoBiO
digunakan
2. | Aspek operasi
~ Tekanan 1-2 aim. 0,2 atm. 5,1 aim. 1,5atm
- Subu 30-50°C |140-150°C | 300-400°C | 280°C
- penanganan sulit sulit sulit mudah
3. | Aspek ekonomi
- Bahan baku mahal mabal mahal Murah

Dengan membandingkan keempat jenis proses pembuatan tersebut, maka

prarancangan asam propanoat ini dipilih proses yang keempat, yakni proses

pembuatan asam propanoat melalui proses oksidasi propylen.

<




2.3 Uraian Proses
Proses pembuatan asam propanoat int digunakan proses oksidasi fase gas
propilena. Reaksi dijalankan di dalam reaktor tipe fixed bed reactor. Produk yang
dibasilkan asam propanoat dengan kemurnian 99,95 %.
Proses pembuatan asam propanoat ini dapat dibagi menjadi tiga tahapan
proses yaitu
1. Tahap penyiapan bahan bakn,
2. Tahap reaksi,
3. Tahap pemumian.
a. Tahap Penyiapan Bahan Baku
Bahan baku yang digunakan pada proses ini adalsh propilena 99 % cair
dan udara sebagal pengoksidasi. Propilen disimpan dalam tangki (T — 01) pada
tekanan 20 atm suhu 30 ° C dalam keadaan fase cair. Sedangkan udara
pengoksidasi melewati filter air (¥ — 01) untuk menghilangkan kotoran dan debu
yang terikut, dialirkan dengan bantuan &fower (BL — 01). Sedangkan propilen cair
dengan bantuan pompa (P — 01) dialirkan ke vaporizer (V — 01) untuk dinapkan
pada tekanan 20 atm dan suhu 50,8413 °C. Selanjutnya uap propilena yang keluar
dari vaporizer (V — 01) dilewatkan pada expander (EP — 01) untuk diturankan
tekanannya dari 20 atm ke 2,5 atm. Gas propilen yang keluar dant expander (EP-
01) pada suhu 50,8413 © C selanjutnya dicampur dengan udara pengoksidasi pada
suhu 35,0026 ° C selanjutnya ke heat exchanger (HE — O1) untuk dinaikkan

subunya dengan memanfaatkan panas yang dibawa gas produk keluar reaktor (R~
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02) sebélum masuk absorber (AB — 01). Svhu umpan reaktor (R — 01) keluar heat
exchanger (HE — 01) pada suhu 292,2734 ° C selanjutnya dilewatkan pada heater
(H - 01) untuk dinaikkan suhunya sampai 320 ° C sebetum diumpankan ke reaktor
{(R-01).

ahap Reakst

Campuran gas propilena dan udara yang keluar dari feater (H — 01)
selanjutaya direaksinan pada reaktor (R — 01) dengan bantuan katalis Bi- Mo-O.
Reaktor dioperasikan pada kondisi isotermal non-adiabatis, dan rekasi yang
terjadi bersifat eksotermis dengan konversi reaksi sebesar 88 %. Pada panas yang
dihasilkan dari reaksi diserap dengan menggunakan air pendingin untuk
mempertahankan suhu reaksi pada reaktor tetap pada subu 320 °C.,
Mekanisme reaksinya :
CiHgmy+ Ozy  — P CiHOy + HaOyy
Gas produk keluar reaktor (R — 01) yang mengandung acrolein selanjutnya
dilewatkan pada heat exchanger (HE ~ 02) untuk diturunkan suhunya dengan
memanaskan udara pengoksidasi untuk reaktor (R — 02) sampai suwhu 280 ° C.
Subu gas produk reaktor (R — 01) keluar heat exchanger (HE — 02) pada suhu
291,8087 °C selanjutmya dilewatkan pada coeler (C ~ 01) untuk diturunkan
sulumya sampai 280 ° C. Pada reaktor (R — 02) terjadi reaksi oksidasi acrolein
membentuk asam propanoat (acrylic acid) dengan mekanisme reaksinya :
CiHaOy + % Ozy — ¥ CiHaOyg)




Reaktor dioperasikan pada kondisi isotermal non-adiabaﬁs, dan reaksi yang
terjadi bersifat eksotermis denpan konversi reaksi sebesar 80 %. Panas yang
dihasilkan dari reaksi diserap dengan menggunakan air pendingin untuk
mempertahankan subu reaksi pada reaktor tetap pada suhu 280 ° C . Selanjutnya
gas produk reaktor (R — 02) dialirkan ke heat exchanger (HE — 01) untuk
dimanfaatkan panasnya.
aha urnia

Gas produk reaktor (R — 02) yang mengandung asam propanoat yang
keluar dari heat exchanger (HE — 01) dipisahkan dari campuran gas dalam
enara absorber (AB — 01) dengan menggunakan penyerap air. Hasil bawah dari
absorber (AB — 01) yang berupa acrolein, asam propanoat dan air pada suhu
47,9848 °C, selanjutnya dipanaskan pada heater (H — 02) sampai suhu
100,2433°C sebelum divmpankan pada kolom distilasi (D —-01).-Hasil atas kolom
distitasi yang berupa air yang mengandung sedilit acrolein dibllang sebagai
waste. Hasil bawah kolom distilasi dihasilkan asam propanoat dengan kemurnian
99,95 %.

Asam propanoat yang berupa liguid ini kemudian didinginkan pada
cooler (C — 02) sampai subu 30 © C dan disimpan pada tangki produk dan

selanjutnya siap untuk dipasarkan.

W\






BAB 11

NERACA MASSA

Kapasitas Produksi  : 18.500 ton/ tahun

1. Neraca Massa Total

Basis Operast : | Jam
Satuan : Kilogram

Masuk :
Bahan Baku :
Gl : 2130,3832
CsHs : 21,5190

© 21519022
Udara Pengoksidasi
0} ;28770792
N . 97995130

: 12776,5922
Air penyerap absorber
;0 © 12327,1094
Total : 27235,6038

Keluar:

Waste gas absorber :

O 22,6079

N> 9799,5130

C3H.O 0,4992

CG, 868,0149

0 935.4086

C3H4O2 2,515
: 11632,6151

Waste distilat

C3H O 499,4307

H0 . 12553,8037

C3HLOR : 0,309%
: 13503,5433




Reaktor R - (1

Masul :
Dari bahan baku
" CiHg  : 2130,3832
CiHs 21,5190
: 2151,9022
dari atmosfir
0} + 2502,2921
. N; : 8236,6682
: 10738,9603

« Total : 12890,8625

. Reaktor R-02

Mastk
Dari reaktor R- 01
0O, 119,1702
N, . 8236,6682
CO; . 8680149
0  : 116773596
GO . 24996496
: 12890,8625

wep
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Produk Asam Propanocat
C3HL0, : 2568,1877
H\O : 1,2567
1 25694444
Total +27255,6038

2. Neraca Massa Tiap Alat

" Keluar:
Kereaktor R - 02
0O, » 119,1762
N> : 8236,6682
CO; ;. 868,0149
H0 : 1167,3596
CHLO 1 2499,6496
Total : 12890,8625

Keluar :

Ke absorber AB - 01
Oa ;0 22,6079
N2 1 97995130
CO; : 868,0419
0 : 1167,3596
CHLO ;4999299
C3H4O; : 2571,0691

Total 114928 4944




dari atmosfir

0: 1 4747871
Ne : 1562,8448
: 2037,6319

Total  : 149284944

Masuk :
Dari reaktor R - 01
0 : 22,6079
N 1 97995130
CO; ;. 868,0149,
H,0 : 1167,3596

GHiO : 4499299
C;qu_z . 2571,0691

: 14928.4944
dari larutan penyerap
H,0  : 12327,1094
Total  : 27255,6038

Mastk ;
Absorber AB - 01
CiH,O ;4994307
H,O + 12555,0604
CsHs0; 1 2568,4976
Total  .15622,9887

3. Absorber AB - 01

4. DistilasiD - 01

Kelnar :
Ke absorber AB - 01
0: T 22,6079
Na : 9799,5130
CO; :  8068,0149.
H.0 ;9394086 .
CsHO 3 0,4992 .
G:H,40; - 2,5715
Total . 11632,6151
ke distilasi D - 01
HO + 12555,0604
GHLO 1 499,4307
C:H,0- + 2568,4976
: 15622,6887
Totat : 27255,6038
Keluar :
Waste (distilat)
GsH4O » 4994307
H.0 : 12553,8037
Ci:H4O . 0,3099
- 13053,5443




Im -

ke produk (bottom)

H,0 11,2567

CiH40; : 25681877
£ 2569,4444

Total : 15622,9887

4
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BAB IV

NERACA PANAS

Kapasitas Produksi - 18.500 ton/tahun /\
Rasis Operasi : 1 jam /w“:g'\*
Satuan : kkal :
o M
Suhu referensi @S \
1. Neraca Panas Total
Masuk : Keluar :
Q CiHg 6959 8383 QO; 1638723
Q CsHs 69,4399 Q Na 80190,5553
QO 3253,8420 Q CO; 5907,7420
QN, 12140,9806 Q H,0 949576.1172
Q reaksi 9152742.4536 Q C:H,0 224228233
QHO 616662349 Q C3H;0, 6B08.8425
Q absorbsi 96716,6454 Q preheating 38548,7374
Q steam : 10261920,7999 Q vaporizing 141692 9666
Q kondensasi © 129031,2424 Q air peadingin : 18479189.8294
Q Total 2 19724501 ,4770 Q Total 197245014770




1.

2. Neraca Panas Tiap Alat

|
I3

' vaporizer V - 01
Masuk :
! Dari T—-01 T:30°C
' QCHs :  6959,8383
QCHs : 69,4399
7029,3782

- Qsteam  :194076,6604

" QTotal :2011059386

i

Mix Point MP - G1
Masuk ;
DarivdaraT:30°C
QO0: : 27349165
QN 1 10204,7141
: 12939,6306

dari V—~01T:50,8413°C

QCsHs  :20634,6253
QCHy : 229,6093
1 20864.2346

If

QTotal 338038652 ./

Keluar :
KeMP- 01 T:50,8413°C
QCsHs . 20634,6253
Q CsHy T 229,6093

Q Preheating . 38548,7274
Q Vaporizing : 141692,9666

Q Total 1201105,9386
Keluar:

Ke HE- 01 T:35,06026°C

QO; 1 5476,0021

QN + 20417,2379

QCyHg . 7823,7394

QC:Hy ; 86,8858

Q Total 1 33803,8652
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3. Heat exchhanger HE - 01

Masuk : Keluar :

DariMP-01 T:35,0026°C KeH- 01 T:35,0026°C

(umpan R -01) (umpan reaktor )

QO ;54760021 Q 0, ¢ 152552,6072

QNz @ 204172379 QN, © 552372,6243

QCiHg : 7823,739%4 Q CsHg 1 273939,8987

QGCsHs - 86,8858 Q G3Hg 1 3116,5438
' : 33803,3652 : 981781,6740

dariR-02T:280°C AB-01T:60°C

{produk R — 02) {praduk R - 02)

QO; 1 13125572 QO, ; 173,8634

QN : 0264833793 QN; : B5055,6588

QELO - 1384715253 QL0 . 18608,3602

QCO; »  50518,5360 QCO: 3 $6272,5344

QGHL,O 1 549933231 Q G;H:O 3 5814,8371

QG3H40; : 216347,6565 Q C3H,0; T 242239147

:1088126,9774 : 140149,1696
QTotal  :1121930,8426 Q Total : 1121930,8426
4, Heater H - 01
Masuk : Keluar :

DaiHE-01 T:2922734°C - i KeR-01T:320°C

QQO, ¢ 1525526072 QO » 169079,3286

QN + §552372,6243 ' QN; : 010861,3330

QGCHs : 2739398987 Q C3Hg 1 308996,7591

QGCiHg :  3116,3438 Q C:Hg . 3525,1937

981781,6740 Q Total : 1092462,6144

Y
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Q steam 110680,9314
QToml : 1092462,6144
: 5. Reaktor R- 01
Masuk : . Keluar:
DariH-01 T:320°C KeHE-02T:320°C
QO: i: 1690793286 QO0; 8052,3043
QN 610861,3330 QN 610861,3330
Q CyHg 308996,7591 QCO, 59321,0907
Q CsHg 3525,1937 QHy0 160939,9774
: 1092462,6144 QCsH,0 331539,6874
Q reaksi (6818094,3246 : 1170714,3928
QTotal : 7910556,9350 Q air pendingin : 6739842,5462
' QTotal  : 79105569390
6. Heat exchanger HE - 02
Masuk : Keluar;
DariR—-01 T:320°C Ke C-01 T:291,8087 °C
(produk R —01) (produk R — 01)
QO 8052,3043 QO 7253,2191
QNa 610861,3330 QN 551478,8920
QCo, 59321,0007 QCO; 50518,5360
QH:0 160939,9774 Q H:0 145102,3281
QGC:HO :  331539,6874 Q C;H,0 291338,9283
1170714,3928 - 1045691,9035
dariudara T:30°C Ke R—-02:280°C
QO, 5189255 QO, 27564.9314
QN 1936,2665 QN, 99912,7499
2455,1920 127477,6813
QTotal : 11731695848 Q Total 173169,5848




7. Cooler C-01

Masuk :
Dari HE- 01 T:291,8087°C
QO: : 7253,2191
QN © 551478,8920
QCO: : 505785360
QM0 : 1451023281
QGHO : 2913389283
QTotal : 1045691,9035

§. Reaktor R-02

Masuk :
DariC-01 T:280°C
QO : 6918,7187
QN; : 526370,62%94
QCO; 50518,5360
QH,Q : 1384715253
QGHLO © 274966,6264

: 997446,6358
dariHE- 02 T: 280 °C
Q02 : 27564,9314
QN; 1 99912,7499
127477,6813

Qreaksi : 2334648,1290

QTotal : 3459571,8461

IV -5

Keluar :
KeR-027:280°C
QO: 6918,7187
QN 526570,6294
QCO: & 505185360
Q H.O 138471,5253
QGHL0 2749666264
Q Total 997446,6358
Qairpendingin : 482458677
Q Total : 10456919035
Keluar ;
KeHE-01T:280°C
QO, 1312,5572
QN; 6264833793
QCO, 50518,5360
QH,0 138471,5253
QGH,O 54993,3231
Q CHiO; 216347,6565
: 1088126,9774
(Q air pendingin : 2371444, 8687
Q Total : 3459571,8461

L
L
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9. Absorher AB-01

10. Heater H - 02

Masuk :

DariHE-Q1 T:60°C
QO : 173,8633
Q Nz : 85055,6588
QCO, : 6725344
Q0 18608,3602
QGHO 5814,8371
QGH/O,: 242239147

140149,1685
dari penyerap T: 30 °C
QH0 . 61666,2349
Qabsobsi :  96716,6454
Q kondensast:,  129031,2424
QTotal : 427563,2912

Masuk :
Dari AB-01 T:47,9848°C
QH:0 : 289024,6898
Q GHLO : 65478114
Q G3H102 : 31583,5254
327156,0266

Q Steanr pemanas : 7493984850

QQ Total : 1076554,5516

Keluar:
Ke atmosfir T: 58°C
QO : 163,8723
Q N, + 80190,5553
QCO: © 59077420
Q H:O v 14116,8451
QGCHO 5,4598
QCHO: 22,7901
: 100407,2646
H-02T:47,9848°C
QH:0 . 289024,6898
Q C:H,0 : 65478114
QGC:HsO,  ©  31583,5254
3271560266
Q Tatal : 427563,2912
Keluar :
KeD-01T:100,2433°C
Q H,0 1 9490330819
Q GHO . 227539719
Q C3H40O : 1047674578
QTotal  : 1076554,5516
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11. Distilasi D - (01

Masuk : Keluar :
Dari H -~ 02 T:100,2433 nC~ Ke waste (distilat) T: 99,1792°C
QHO - 949033,0819 Q H.0 + 935452,9855
QGHLO 2275397119 Q C3H.0 22417,3635
Q GHLO, 104767,4578 Q C;H40, : 12,4573
1076554,5516 957882,8063
Q reboiler 9207764,7232 ke C—02 T:141,2854°C (bottom)
Q Total s 10284319,2348 QH,0 1472895
Q GH,0; 168096,8202
168244,1097
Q condensor : 9158192,3188
Q total :10284319,2348
12, Cooler C - 02
Masuk : Keluar :

DariD-01 T:141,2854°C Keproduk T:30°C
QHO : 147,2895 QH;0 : 6,2866
Q GH40s 168096,8202 Q CHO 6773,5951
Total : 168244,1097 6779,8817
Q airoendingin : 161464,2280
Total v 1682441097
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BAB V
SPESIFKAS! PERALATAN

1. Tangki Propiteng
Kode alat : T~-01
Fungsi : Menampung bahan baku propilena untuk kebutuhan

proses pabrik sefama satu bulan,

Tipe - : tangki berbentuk bola

Kapasitas : 29368,5552 i’ = 831,625 m®

Diameter 19,1ft=58m

Bahan konstruksi : stainless steel SA —~ 167 grade 3 tipe 304
Jumlah : 5 buah

2. Pogmpa Larutan Propilen

Kode atat : P01
Fungsi : Mengalirkan Yarutan propilen dari tangki penampung

ke vaporizer V- 01,

Tipe : pompa sentrifugal alivan radial
Kapasitas : 163,1586 ft*/jam = 4,620 m*/jam
Power : 1Hp

Bahan konstruksi : carbon steel

Jumiah : 2buah (lbuah- cadangan)




Kode alat

Fungsi

Tipe

Bagian shell

a. ID shell

b. Jumlah passes
c. Bafflespace
Bagian fube

a. 0D

b.BWG

c.ID

d. Panjang tube
e. Jumlah tube

f. Pitch

Bahan kons}rtﬂcsi

Jumlah

3. Vaporizer

1 V-01

: Menguapkan cairan propilen sebelum masuk reaktor

R-01.

: shell and tube (ME1-2)

: larutan propilen
: I5%in

2 2

+151in

: steam

:1lin

: 16

: 0,87 in

: 164t

: 76 buah

: 1 Yamsquare
: carbon steel

: 1 buah




Kode alat

Funési

Tipe
Brake power

Bahan konstraksi

Jumiah

Kode

Fungsi

Tipe

Kapasitas

Jumlah

Kode alat

Fungsi’

4. Expander

: E-01

: Menurunkan tekanan gas propilen kelvar dari

Vaporizer sebelum dicampur dengan udara

pengoksidasi sebelum masuk reaktor R - 01.

. adigbatis expander
: 18445,0275 Joule/detik = 24,75 Hp
1 carbon sieel

: 1 buah

5. Filter Udara

: F-01

: Menyaring udara yang akan digunakan sebagai

Pengoksidasi pada reaktor R — 01 dan reaktor R — 02.

1 High Efficiecy Particulat Air (HEPA)
. 24 x24in '
: 1000 {*/unit

: 1 buah

6. Blower Udara

: BL-01

: Mengalirkan udara pengoksidasi ke reaktor R - 01

dén reaktor R - 02.




Tipe

Kapasitas

Power

Bahan konstruksi

Jumlah

Kode .alat

Fungst

Tipe

Bagian shell

a. 1D shell

b. Jumlah passes
Bagian fube
a.OD

b.BWG

c.ID

d. Panjang rube
‘e, Jumlah fube

£ Pitch

: shell and tube (HE 1-2)
: gas produk reaktor R — 01
: 19 Vain

: 2

: umpan reakior R - 01
%o

: 16

: 0,621in

61t

: 250 buah

: lintriangular

: centrifugal fan

: 5804,9244 fi*/menit = 164,4 m*/jam
: 1 Hp

s carbon steel

: 1buah

7. Heat Exchanger

: HE-01

: Memanaskan umpan rteaktor R-0l dengan

memanfaatkan panas yang dibawa gas produk reaktor

R ~ 02 sebelum masuk absorber.




Bahan konstruksi

Jumlah

Kode

Funpsi

Tipe

Bagian shell

a, ID shell

b. Jumlah passes
Bagian tube

a. 0D

b.BWG

c.ID

d. Panjang tube
e. Jumlah fube

f. Pitch

Bahan konstruksi

Jumlah

1 carbon steel

: | buah
8. Heater
: H-01

: Menaikkan suliu umpan yang akan masuk ke reaktor

R -~ 0l yang keluar dar heat exchanger HE - 01

sebelum masuk reaktor R - 01.

: shell and tube
: steam

: 12in

22

: gas umpan reaktor R = 01
% n

o [

: 0,620 1in

: 8ft

: 82 buah

: 1 in triangular
: carbon steél

: 1 buah




Kode

Fungsi

Tipe

Bagtan shell

a. 1D shell

b. Jumlah passes
Bagian fube

a. 0D

b. BWG

c.ID

d. Panjang tube
c. Jumizah tube

f. Pitch

Bahan konstruksi

Jumlah

Kode

Fungsi

9. Heat Exchanger

: HE-02

: Memanaskan udara pengoksidasi pada reaktor

R-02 dan menurunkan suhu gas produk reaktor

R-01.

: shell and tube (HE ] --2)
: gas produk reaktor R - 01
: 15 %in
o
: udara pengoksidasi R - 02
:1in
1 16
: 0,87 in
: 81t
+ : 86 buah
: lintriangular

» carbon steel

: 1 buzh
10, Cooler
: C=01

: Menurunkan  suln  gas

produk

reaktor R - 01




Tipe

Bagian shell

a. ID shell

b. fumlah passes
Bagian tube
a.’0D

b.BWG

¢.ID

d. Panjang {ube
e. Jumlah tube

f. Pitch

Bahan konstruksi
Jumlah

Kode alat

Fungsi

Tipe

Diameter

Sebelum masuk reaktor reaktor R — 02.
: shell and tube (HE 1-2)
T gas pro&uk reaktor R - Q1
: 8in

: 2

: air

T Yhim

1 16

: 0,620 in

:8ft

: 56 buah

: 15/16 in triangular

: carbon steel

: 1 buah

12, Absorber

+ AB-01

dalam campuran gas  produk

dengan menggunakan air.

: packed column

1 S8ft=15m

: Menyerap gas C3HsO dan  C3;H4O:yangterdapat .
reaktor R—-02




Tinggi packing : 123f1=3,75m
Tinggi kolom : 16,3 ft=497m
Jenis packing ; Keramik cincin rashing
Tabei shell : 3/16in=0,005m
Tabel head : 3/16in=0,005 m
Bahan konstruksi : carbon steel SA—212 grade A
Jumiah : 1buah
13. Tangki Crude Asam Propanoat
Kode alat 1 T~02
Fungsi : Menampung sementara produk liguid keluar bottom
Absorber AB — 01 sebelum dialirkan ke distilasi D-01
Tipe : silinder horisontal dengan tutup ellipsoidal
Kapasitas : 58225 f*=16,5m’
Diameter ’ : 8,03ft=245m
Panjang : 12,045=3,7m
Tabel shell : 3/16in=0,005m
Tabel head : 3/16in=0,005m
Bahan konstruksi ¢ carbon steel SA—212 grade A

Jumlah : 1 bnah




Kade alat

Fungsi

Tipe

Kapasitas

Power

Bahaa konstruksi
Jumlah

Kode alat
Fungsi

Tipe

Bagian shell

a, TD shell

b. Jumlah passes
Bagian fuhe

GD

a. BWG

b.1ID

c. Panjang futbe

14. Pompa Crude Asam Propanoat

: P-02

: Mengalitkan crude asam propanoat dari tangki

penampung sementara ke distilasi D — 01.

: pompa sentrifugal aliran radial
: 524,025 f'fjam

: 1Hp

: carbon steel

: 1 buah

15, Heater

: H-02

: Menaikkan suhu umpan distilasi D - 01.
: shell and tube (HE 1--2)
: Steam

: 12in

12

: umpan distilasi D - 01

: % in

: 16

: 0,620 10

L 8
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d. Jumiah tbe : 82 buah

e. Pitch : Vintriangular
Bahan konstrukst : carbon steel.
Jumlah : 1 buah

16. Distilasi
Kode alat :-D -01
Fungsi : Memisahkan  produk asam propanoat dari
campurannya berdasarkan perbedaan  derajat

volatilita masing-masing komponen.

Tipe : plate column

Diameter 1 8fi=24m

Tinggi 1555 ft=1692m

Tabel sheil : Y% in=0,00635m

Tabel head : %4 in=0,00635m

Bahan konstrukst 1 carbon steel SA - 212 grade A

Jumlah : 1buah




Kode alat

Fungst

Tipe

Bagian shell

a. 1D shell

b. I umlal'l passes
Bagian tube

OD

a. BWG

b. 1D

¢. Panjang tube
d. Jumlah fube
e. Pitch

Bahan konstruksi

Jumlah

Kode alat

Fungsi

vV -1l

17. Condensor
: CD-101
:Mengkondensasikan: uap keluar puncak kolom
distilasi.
1 shell and tube exchan;gar
: gas produk distilat
: 21 YAin
o1
t air
R
. 16
: 0,620 .
L
: 361 bualy
: 1516 in triangular
1 carbon steel

+ { bual

18, Accaurulator

=1

: AC-02
© Menampung  seinentara  produk  cairan  keluar

condensor  untuk  didistribusikan  sebagal cairan




Tipe

Kapasitas
Diameter
Panjang

Bahan konstruksi

Jumlah

Kode alat

Fungsi

Tipe

Kapasitas

Power

Bahan konstruksi

Jumlah

refluks dan produk distilat.
. stlinder honisontal dengan tutup ellipsoidal
: 1665,6451 ft' =47 m’
c 8,6ft=2,6m
:258fi=78m
. carbon steel SA - 129 grade A

1 buah

19. Pompa Distribusi Distilat

1 P-02

: Mengalirkan dan mendistribusikan produk distilat
Sebagai cairan refluks dan produk distilat dan
accumulator.

: Pompa sentrifugal aliran radial

© 666,2581 ft'/jam = 18,9 m’/jam .

:1Hp

. carbon steel

: 2 buah (1 buah cadangan)




Kode alat

Fungsi

Tipe

Bagian shell

a. ID shell

b. Jurnlah passes
Bagian tube

oD

a. BWG

b.ID

¢. Panjang tube
d. Jumlah fwbe

e. Pitch

Bahan konstruksi

Jumlah

Kode alat

Fungsi

vV - 13

20 Reboiler
: RB-01
: Menguapkan scbagian cairan produk  bottom
distitasi D — 01 sebagai pemanas dalam kolom.
: shell and tube exchanger
: produk liguid bottom distilat D - 01
: 2lin
12
: Steam
: % in
: 16
: 0,62014n
: 81t
: 98 buah
: 15/16 m triangular
: carbon steel

: 1 buah

21, Pomna Distribusi Distilat

: P-04
: Mengalirkan -produk asam propanoat yang keluar

dari produk bottom distilasi D - 01.




Tipe

Kapasitas

Power

I.;;ahan konstruksi

Jumlah

1

Kode alat

Fungst

Tipe

Bagian shell

a. D shell

bl Jumlah passes
Bagian tube
oD

a.BWG

b.1ID

¢. Panjang fube
d. Jumigh {ube
e. Pitch

Bahan konstruksi

: 2 buah (1 buah cadangan)

V - 14

: Pompa sentrifugal aliran radial
: 85,4 f’fjam =24 m*/jam
:1Hp

. carbon steel

22. Cogler . C L

: C-02 N

: Memurunkan subu produk asam propanocat yang

Kelvar dari borfom distilasi sebelum ditampung,

: shell and tube exchanger
: produk asam prpanoat

: 12 in r

: 0,620

: 81t

: 98 huah

: 15/16 in triangular

: carbon steel
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BAB VI
PERANCANGAN ALAT UTAMA

Alat utama yang dirancang adala;h R - 01, yang berfungsi sebagai tempat
berlangsungnya reaksi oksidasi propilen membentuk acrolein dengan bantuan
katalisator Bi — Mg —~ O pada subu 320 ° C, Reaksi berjalan sangat cepat dengan
space velacity 0,6 / detik,

Jenis reaktor yang dipakai adalah fixedbed reaktor yang terdiri dari pipa
yang berisi katalisator dan shell yang berisi cairan pendiogin. Reaksi yang tegjadi
dalam reaktor :

G+ 0y —————» GH;0+H:0

Feed

T=320°C I
Air

¥ -l € (=30°C

) i T=320°C
Aliran proses melewati tube

Aliranair pendingin melewati shell

Data-data operasi reaktor :

1. Subu operasi 1 320°C

2. Tekanan tube : 1,8atm

3. Tekanan shell * 1atm

4, Katalis : Bi-Mp-0

5. Space velocity : 0,6/detik =2160fam




V= Volume katalis

Maka : y 1
Vo s
\'; Va
5
— _ 3641340308 f'/iam
- 2160/jam
= 168,5805 f*
Jumiah katalis yang digunakan (W) :

Diketahui densitas katalis (pg) = 1,97 grfem® = 122,9871 /i

Maka ; W, = 168,5805 f% x 122,9871 Ib/f¥
= 20733,2268 Ib.

Dirancang tube dengan spesifikasi :

Diameter luar OD
BWG

Diameter datam ID
8

a't

Pitch triangular Pr
Panjang (L)

Tinggi katalisator

= 1in

= 16

= 0,870 n

= (,2618 f*/f
= 0,594 in®

= 1%in

= 18 fi
=16 ft

Volume katalisator tiap fube ; V, :

—_a'tx16
Vi 144

_ 0,594x16

144
= 0,066 f*

— _Volume katalisator

Jumlah fube; N

Vi




168.5805
0,066 ft°

= 2554,25 buah

digunakan jumlah tube sebanyak 2554 buah yang disusun friangular.

Luas segitipa ABC = ¥4 (Prsin60)x Py
= % (1,25sin60)x 1,25
= 0,6766 in* = 0,0047 &
setiap luas segitiga mewakili ¥ luas satu pipa.

Maka Iuas seluruh pipa (A) :
A = 2x2554x0,0047
= 24,0076 {t*

dimana A = ¥%nID?

* ,__[4.A]”
T

14
_ |:4 X 24,0076]
314

= 64f

-

Jadi diameter shell reaktor (ID shell) = 6,4 ft = 1,93 m.

Ll
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2. Perhitungan Koefisien Perpindahan Panas

Sebagat pengontrol suhw reaksi dalam reaktor digunakan air pendingin,
Subwu air pendingin ditetapkan :

Subw masuk t; = 30°C

Suhumasuk t-= 60 °C

Reaktor dipertahankan sulunya tetap pada 320 °C, sehingga T, =T, =320 °C.

T, = 320°C
! Produk keluar

N

Air pendingin ———p»
t, =30 C

—p t; = 50°C

Umpan masuk l

Ty =320°C

Sesuat hasil perhitungan pada lampiran — B. Pechitungan neraca panas dapat

diketahui ;
Beban panas reaktor Q = (739842,5462 kkal
' ;= 267454066300 Btufjam
Rate massa fluida panas (gag) W = 12890,8625 kg/iam. = 28622,8035 l/jam
Rate massa fluida dingin (ai) w ; = 336992,1273 kgfiam = 742273 4081 Tofjam

1. At ;beda subu sebenaraya

MID = (-t - -t)
i)
(T —12)




e e

VL - 6

= (320 -30) - (320 - 30)
(320 —30)

(320~ 60)
274,73 °C = 526,5°F

2. Updan A
Luas permukaan perpindahan panas (A)
A =N, x 2, x L
= 2554 x 0,2618 f*/f x 16
= 142754304 A
Koefisien perpindaban panas keseluruhan desain (Up) -

_ Q
ub Ax M

267454066300 Btw/jam
142754304 ft* x 526,5 °F

3,5585 Btu/fjam f2.°F

|

3. Tube side
a. Luas aliran tube j a, ;

_ Nyxa't
& T l4dxn

2554 % 0,594
144 x1

= 14,05%0 ft’ i
b. Kecepatanmassa; G;:

- W
Ge= —

_ 286228035 ihfjam
14 ,0580H°

= 20197731 b/ jam




¢. Bilangan Reynold ; R, :
R, = 2G
n

Pada suhu kalorik T, = suhu rata-rata = 320 °C = 608 °F didapat sifat-
sifat fisik fluida panas :

Viskositas i = (,0875 Ib/jam.ft

Konduktifitas panas  k = 0,0185 Btufjam fi? CF/R)

Kapasitas panas C = 0,2895 Btu/Ib°F

Ry = 00725t % 2019733} b/ jam
0,0875 Ibfjam £t

1673,5263

d. Koefisien perpindahan panas bagian dalam ; h; :
b; dihitung dengan menggunakan persamaan 10 — 163a Perry edisi 6
hal, 10 — 46 untuk perpindahan panas pada fixed bed operation.

’ 173.0,90
b = 0,813% e-&PDND[Q_%@_] (untuk %E<0,35)

It

dimana; D = diameter dalam pipa .
Dp = diameter katalis = 0,327 cm=0,0107 ft

.050
0 0135] i [0,0107 x 2019,7731 ]

hi = 0813 [0,0725 e 0,0875

12,1831 Btu/jam.f2.°F
y = b x (ID/OD)
12,1831 x (0,87/1)
10,60 Btujam.fi* °F

i




4. Shell side (fluida dingin)
8. Luasaliranshell ; as:

- IDxCB

%% a4y,
dimana; €' = Pr-0OD =1%-1= 0,25
B = ID shell (bafile maksimum)

= 6,4 ft = 76,8 in
_ 76,8x0,25%76,8
T 144125

= 8,192 f
b. Kecepatan massa; G; :
W

Gs= —
as

_ 7422734081 Ibfjam °
8,102 2

= 90609,5469 /A% jam
¢. Bilangan Reynold ; Rec:

Ry = I..)'..g..’
n

Dimana ; D. = diameter ekivalen shell
= 0,99 in (fig. 28 Kem)
Pada t. = (30 + 60) /2 = 45 °C = 113 °F didapat sifat-sifat fisik air

pendingin :
Viskositas il = 0,5989 Ib/jam.ft
Konduktifitas panas  k = 0,3682 Btujjam.f® CF/R)

Kapasitas panas c = 1 BwAbF




_ 0,0825 ft x 900609,54691 Ib/A2 jam
0,5589 Ibjjam ft

12481,6958

I

d. Koefisien perpindahan panas bagian Juar ; h, :

G ook

wntuk R = 12481,6958 dari fig. 24 Kemn didapat JH = 55

0.3682 | [ 1x0,5089 } *"
ho = 53 [o,oszs][ 0358 ] M

= 288 6796 Btu/jam f2.°F
5. Koefisiea perpindahan panas

hin X ho

Uc = hio + ho
_ 10,60 x 288,6796
10,60 + 288,6796

= 10,2246 Biwfjem A’ °F
6. Faktor pengotoran ; Ry :

U.-Up

10,2246 - 3,5585
10,2246 x 3,5585

= 0,1832 jam.A*°F/Btu

=

Vi -
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7. Pressure drop
a. Shell side

f.Gs.DG.m + ])

AP, = 5.22x10°.D.5

Dari fig. 29 Kemn untuk Ry, = 12481,6958 didapat faktor friksi = 0,0020
N+1) =12x{/B)
= [2x(18/76,8)
= 28125 ft '
D, = diameter dalam shell = 64 ft
D. = diameter ckivalen shell = 0,0825 ft
s = spesifik grafiti air =1

maka :
AP, = —0:002x90609,5469" x 6,4(2.8125)
s 522x10%0,0825x 1
= 0,0686 psi

AP, hitung < AP;maksimum = 10 psi maka desam shell layak digunakan.

b. Tube side
Pressure drop (penunman tekanan) dalam pipa yang berdsi katalisator
digunakan persamaan 5 — 196 Perry edisi 6 hal, 553 :

2£,.GPL(-8)*
Dp.g..pp.s.e’

AP, =

Dimana:l. = tinggi katalisator (bed) = 16 ft
g. = konstanta grafitasi = 32,174 1bf-f/lom.det’
D, = diameter katalisator = 0,0107 fi
& = voidage
n = ¢ksponen fungsi dari Ng. )
p = densitas gas =0,46 Ib/R°
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$s = shape factor =0,73(Tabel 5-18 Pemy edisi 6)
fin = faktor gesekan

N, = Do
Dimana;G = kecepatan massa gas = 2019,7731 Ib/i* jam
1 = viskositas gas = 0,0875 Ib/jam.ft
No. = _0:0107 fix2019,7731 Ib/f’ jam

Re C,0875 Ibjjam.Rt
= 246,9884

untuk Np = 246,9894 dari fig. 5-67 hal. 5-53 Perry edisi 6 didapat n=1,85
danfy, = 1,5

2 x 1,5 x 2019,77312 x 16(1 — 0,52) *1:¥3 1

AP = 0.0107 x 32,174 % 0,46 x 0,73 75 0522 * "522% 10"

= 0,0034 psi
AP; < AP maksimum = 2 maka desain layak untuk digunakan .
sehingga darl segi koefisien perpindaban panas maupun pressure drop
mementthi, maka desain shell dan tube dapat digunakan.
Bahan konstruksi rwbe dipakai high alloy steel SA 213 Grade TP 316, 16
BWG.
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3. Perhitungan Tcbhal Tube sheet
Konstruksi fwbe sheet dipakai bahan SA-167 Grade 10 type 310 dengan tegangan
maksimum yang diijinkan £f= 17200 psi (4ppendix D Brownell & Young)

4’ Tutup reaktor
Dinding shell sty P

Tube sheet

Tube 4

Tebal efektif tube sheet :
f = 0,5xF.G.(P/S)*"
Dimana:S = 17200 psi (allawable working stress)
P = tekanan desain
= 1,1 x tekanan operasi
= 1,1x1,5 atm
= 1,65 atm = 24,255 pst
G = diameter dalam shell = 64 =768 in
F = konstantawntuk fixed bed = 1 (standart TEMA fig. R—7151)
f =05x1x76,8(24,255/17200)%° ;
= 5361
dipakai tebal fube sheet sebesar 5,5 in.

Maka:
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4. Perhitungan Tebal Shell (dinding) Reaktor
Tebal shell dihitung dengan menggunakan persamaan 3.16 Brownell & Young hal.
45 sebagai benkut :

Pd

g T C

ty =

Dimana:t; = tebal shell;in

P = tekanan desain ;psi

d = dizmeter dalam shell =64 ft = 76,8 m

f = teganpgan yang diijinkan daxi bahan konstruksi ; psi

E = faktor penyambung

C = faktorkorosi = 0,125 in/tahun
Bahan konstruksi untuk shell digunakan high alloy steel SA-167 tipe 304 Grade 310
dengan nilai £ = 17200 psi (dppendix D hal. 342 Brownell & Young). Faktor
sambungan tipe double-welded hutt foint E = 80 %.
Tekanan hidrostatik air pendingin (P)

= PurXL g
P 144

_ 62430 x18ft
144 in"*
= 78038 psi

Tekanan desain = P gperass + P nidrostatis
= 36,75 +7,8038
= 44,5538 psi

maka :

44,5538 psix76.8in 4 0,125 in
2 x 17200 psi x 0,80

0,249 in




Digunakan tebal plat shell standar 0,25 in = 0,00635 in

5. Perhitungan Tebal Tutup

Tebal tutup dihitung dengan menggunakan pers. 7-88 Brownell & Young untuk tutup
tipe hemispherical.

= P.d;
%= FE-oap T ©
dimana;t, = tebal tutup (in)

P = tekanan desain (pst)

f = tegangan yang diijinkan dari bahan konstruksi ; psi
E = faktor penyambung

C = faktor korosi

Konstruksi untok tutup reaktor atas dan bawah sama dengan shell (dinding) reaktor.
Maka :

44,538 psix 76.8 in
(4 x 17200 psix 0,80) — (0,4 x 44,5538) psi

te = + C
= 0,1872mn
Digunakan tebaf pelat standar 3/16 in =0,0048 m.
Kedua tatup ditetapkan sama tebalnya, karena hemispherical head.
Maka jari-jari futup (ry) :
i = 0,5
= (,5%x76,81in
= 3841
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Tidak ada icr (inside crown radius) dan sf (fzktor- sambungan) 0 maka tinggi tutup
(111') .

hr =1y +sf+1t, « hr
= 384+0+0,25
= 36,65in = 3,221 ft
Jadi tinggi reaktor total (H) L
H =L+2hy
= 18+2(3,221)

ll'r :

6. Perancangan Lubang

= 24,442 ft=745m

Nozzle yang ada dirancang antara lain ;
1. Lubang pemasukan reaktan (feed)
2. Lubang pengelsaran produk
3. Lubang pemasukan dan pengeluaran air pendingin
a, Ukuran Nozzle
Nozzle pemasukan reaktor
Dari perhitungan neraca massa diketahui komposisi umpan reaktor :

Komponen Kg/iam Kemol Fraksi mol
CsHg 2130,3832 50,7234 0,1198
CiHs 21,5190 0,4891 0,0011
O 2502,2921 78,1966 0,1846
N 8236,6682 294.1667 (,6945

Total 12890.8625 423,5758 1,0000
Laju gas massa gas m = 12890,8625 kg/jam 28393,9703 1b/jam.
Densitas campuran gas (p) :
_ BM x P-
P= "y P

BM campuran gas = X x;.BM; *
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= (0,1198 x 42)+ (0,001 1 x 44) + (0,1846 x 32) + (0,6946 x 28)
= 30,4362 Ib/lbmol

V adalah volume gas ideal pada kondisi STP (I atm ; 25 °C) sebesar 22,4

Ite/grmol = 359 ft3/1bmol. '

Viskositas gas p = 0,0677 Ib/jam.ft = 1,8806 x 10 Ib/jam.ft.det

30,4362 Ib/lbmol 1068 °R 14,7 psi

Yo « =
Maka: p 359 fitflomol - 492°R - 22,05 psi
= 0,1227 bR’
Laju alir volumetrik gas ; Q
= o
Q P
. .28393,9703 ib/jam
0,1227 /&
= 231409,7009 f*/jam
= 64,2805 fi'/det
Diameter optimum pipa dihitung dengan menggunakan persamaan 15 Peters hal. 496
aliran turbulen (Ng. > 22100).

D, =30Q0%% po
= 3.9 (64,2805)%% x(0,1227) %3
= 19,3308 in
Dari tabel 6-6 Perry edisi 6'hal. 6-44 dipilih pipa standar dengan spesifikasi :
Nominal pipasize  NPS : 20in
Schedule : 208T
Diameter luar oD : 20m
Diameter dalam B :1925in=1,6042{t
Luas penampang dalam A : 2,0211 fi2



VI - 17

Ujt bilangan Reynold (Ny.) :
Npe = 'L“'YI:D

Dimana:V =%

_ _64,2805 f'/det
2,211 /%

= 31,8047 ft/det

0,1227 1o/’ x 31,8047 ft/det x 1,6042 &

maka:Ng, = 1,8806 x 10  Ib/ft.det

= 3328878516
Ngc > 2100, make aswmsi aliran turbnlen memenuhi.

b. Nozzle pengeluaran produk

Komponen Kg/iam Kgmol x; ; Fraksi mol
Oz 119,1702 3,7241 0,0087
N, 8236,6682 294,1667 0,6888
CqH4O 2499,6496 44,6366 0,1045
CO, 868,0149 19,7276 . 0,0462
H0 1167,3596 64,8533 0,1518

Total 12890.,8625 4271083 1,0000

Laju alir massa gas m = 12890,8625 kg/jam = 28393,9703 1b jam
Densitas campuran gas (p) :

_ BM 12 P;

P= v * 1, * p

BM campuran gas =X x;.BM;

= (0,0087 x 32)+ (0,6888 x 28) + (0,1045 x 56) +
(0,0462 x 44)+(0,1518 x 18)
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= 30,182 ib/ibmol

oo — 301821Mbmol  1068°R 147 psi
Makaip = 3Sowfibmol X 492°R  * 22,05 psi

= 0,1217 b/
Viskositas gas p = 0,0876 Ibfjam.ft = 2,4333 x 10 Ib/jam.ft.det
Laju alir volumetrik gas; Q

- m
Q= 5

_ 29393,9703 Ibfjam
0,1217 To/fe

It

241528,1044 f*fjam
= 67,0011 f/det
Diameter optimum pipa dihitung dengan menggunakan pers. 15 Peters hal. 496
untuk asumsi aliran turbulen (Ng, >2100)
D, =390Q% . p 0,13 .
3.9 (67,0911)%% x (0,1217) ***
= 19,6857 in
Dari tabel 6-6 Perrys edisi 6 hal. 6-44 dipilik pipa baja standar dengan spesifikasi :
Niminal pipa size NPS :20m
Schedule Sch :208T
Diameter Inar OD :20in
Diameter dalam D :1925in=1,6042 ft
Luas penampang dalam A : 2,0213 i

It

Uji bilangan Reynold (Ng.) :
Nge = p.V.D

n
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' Dimana: V=3~ ‘

_ 67,0911 fi'/det
2,0211 %

= 33,1953 fi/det

0,1217 b/ x 33,1953f/det x 1,6042 fi
23,4333 x 10~ 1b/R.det

maka : Np.

= 266336,0975
Nr. > 2100, maks asumsi aliran turbulen memenuhs.
¢. Nozzle pemasukan dan pengeluaran air pendingin.
Dari hasil perhitungan neraca panas diketahui :
Laju alir massa airpendinginm = 336992,1273 kgfjam = 742273,4081 Ib/jam
Densitas air pendingin p = 6243 /R’
Viskositas air pendingin p = 1,573 bfjam.it = 4,3694 x 10~* ib/f.det
Laju alir volumetrik ;
m
= 5

742273,4081 Ibfjam
62,43 b/’

11889,69098 f*/jam x 1 jam/3600det
3,3027 £/det

Diameter optimum pipa (D;) dihitung dengan menggunakan pers. 15 Peters hal.
496 untuk asumsi aliran turbulen (Ngs >2100)
D; =39 Qro,qs o 0.13 .
=39 (3,302 x (62,43) *"*

I
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= 11,43 in
Dari tabel 6-6 Perrys edisi 6 hal, 6-44 dipilik pipa baja standar dengan spesifikasi :
Nominal pipasize NPS : 12 .
Schedule Sch  : 80ST
Diameter luar OoD : 12,751

Diameter dalam ID ;11374 m=094784
Luas penampang dalam A : 0,7056 ft*

Uji bilangan Reynold (Ng,) :
Ny, = 2:YD
u
‘ i _Q.
Dimana:V = A
33027 f%/det
0,7056 i
= 4,6807 f/det
maka:Ne. = e 5243 TP x 4,6807 fi/det x 0.9478 ft
+Re 43694 x 10 > Ib/ftdet

= (33868,3126
Nio > 2100, maka asumsi aliran turbulen memenuhi.







BAB VI

UTILITAS

Setiap industri kimia harus mempunyai unit utilitas. Unit ini merupakan
sarana'penunjang proses produksi dalam pabrik. Pada pabrik asam propanoat ini,
digunakan utilitas yang terdiri dari unit-unit :

1. Unit Penyediaan Uap (steam)

2. Unit Penyediaan Air

w

. Unit Pembangkit Tenaga Listrik

-9

. Unit Penyediaan Bahan Bakar

1. Unit Penyediaan Uap (Steam)

Penyediaan steam untuk pabrik asam propanoat dihasilkan dari boiler. Air
umpan boiler terlebih dshulu diclah unink memenuhi syarat sebagai air ketel,
sehingga pembentukan kerak dan korosi pada boiler dapat dihindari.

Dari perhitungan neraca panas dapat diketahui rincian kebutuhan steam

. sebagai berikut :
Tabel VII - 1, Kebutuhan ste man
Ty e R ey A o e R Py B o g T e h;'
1 v-01 906,3687
2 H-01 516,8975
3 | Heater H-02 3499.8096
4 | Reboiler RB-01 43001,7197
Total 47924,7955 -

VI - 1
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Uniuk memperhitungkan faktor keamanan dan kebocoran, maka direncanakan
steam yang disediakan 10% lebih besar dari kebutuhan normal
Jadi jumiah steam yang harus disediakan oleh boiler :

=1,1 x 47924,7955 kgfjam

= 52717,2751 kgfjam = 116117,3460 Ibfjam

Steam yang digunakan adalah saturated steam pada suhu 350°C dan tekanan
16535,1 kpa. Dari tabel C.1 Smith - Van Ness halaman 579 diketahui data entalpi
steam pada kondisi :
1. liguidjenuh; Hy =1671,8kikg=726,1074 Bm/b

2. wapjenuh; H, =2567,7 kifkg=11152208 Biwib

a. Powerbailer
Power boiler dihitung sesuai persamaan
HP = Ins(Hg “n Hf )

33480

Dimana ms = massa steam yang dihasilkan (Ib/jam)
H, = entapi uap jenuh steam (btuflb)

Hr = entapi liguid jenuh steam (Btu/lb)

_ 116117,3460 % (1115,2208 - 726,1074

Hp 33480

=1349,55 Hp

Digunakan power boiler 1350 Hp.
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b. Kebutuhan air umpan boiler.

Kebutuhan air umpan bailer dihitung dengan persamaan sebagai berikut :

Dimana W’ = keébutuhan air wmpan boiler; lb/jam
W = steam yang dihasitkan boiler; lb/jam
F = faktor evaporasi

Faktor evaporasi dihitung dengan persamaan

— Hs ~H;
" 9704
g o (11152208-7261074)
9704
=04
116117,3460
k , _ 116117,3460
maka W 5

=290293,3650 Ibfjam = 131793,1877 kgfjam
Jadi Kebutuhan air umpan boiler sebesar 131793,1877 kg!jafn
¢. Kebutyhan bahan bakar
Untuk bahan bakar boiler digunakan minyak diesel {diese/ oil) dengan
heating value Hv = 19525 Btw/Ib. Efisiensi pembakaran boiler 90%. Kebutuhan
bahan bakar boiler

_ ms{H, -H;)

f nBxHy




Dimana mf = massa bahan bakar; Ibfjam

m, = massa stcam yang dihasilkan; 1b/jam
H, = entalpiuap jenuh sicam; Buw/ib

Hf = entalpi liguid jenuh steam, Btwib

Ne = efisiensi boiler

Hv = nilai kalor bahan bakar, Btw/lb

_ 116117,360(1115,2208-726,1074

maka mf
0,90 x 19525

=2571,2223 Ibfjam
diketehui densitas bahan bakar p = 54,9384 ib/cuft

maka rate volumetrik bahan bakar boiler :

Q= 2571,2223 lb/jam
54,9384 Tb/euft

=46,8 cnftjam

=1325,376 liter/jam
. Perpindahan panas boiler
Boiler yang dipakai tipe water tube boiler.
Heating surface boiler = 10 f* tiap 1 Hp,
Jadi heating surface boiler (A)
A =Hpx 10 f¥/Hp

= 1350 Hp x 10 t/Hp

= 13500 f*

ditetapkan tube bailer :

VI -
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Y. nominal pipe size NPS =3in
2. luas permukaan per panjang fube a  =0917 i2/f
3. panjang tube L =241

maka jumlah tube boiler; Nt :

Nt = A
a,x L
___ 13.500%°
0,917#* /tx 241t
=613,4133 buah
= 614 buah
Spesifikasi Boiler B 01
1. Nama glat : boiler
2. Fungsi : menghasilkan steam
3. Tipe : water tube boiler
4, Panjang tube 1244t
5. Jumlah tube : 614 buah .
6. Jenis bahan baker : diesel oil

7. Jumlah bahan bakar : 1325,376 liter/jam
8. Power boiler ' : 1350 Hp

9. Jumiah atat : 1 buah

vl -
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2. Unif Penyvediaan Air

Air merupakan bagian yang sangai penting dalam suatu industri kimia. Pada
pabrik asam propanoat ini dibutuhkan air dalam jumlah yang sangat besar, sehingga
diperlukan adanya unit penyediaan air sendiri karena selain lebih ekonomis juga
menjamin tersedianya air secara teras menerus.

Pengadaan air diperoleh dari air sungai yang di pompa ke dalam bak
penampung pendahuluan (reservoir), dengan dilewatkan pada penyaring atau sekat
guna menghindari terbawanya Kotoran-kotoran menuju bak penampung. Air dari bak
penampung sclanjutnya dipompakan ke tangki sedimentasi (clarifier) untuk
ditambahkan flokulan falum) guna ‘mengendapkan zat padat tersuspensi dalam air.
Biasanya. ditambabkan soda abu (patrium karbopat) vntuk membantu pengendapan
dengan menaikkan kebasahannya.

Air dari clarifier secara overflow dialitkan ke tangki penyaring pasir (sand
filter) guna menghilangkan partikel-partikel yang betom terendapkan. Dari tanpki

penyaring ini selanjuinya dialirkan ke dalam bak penampung air bersih.

a. Perhitungan kebutuhan air
Jumlah kebutuhan air proses, air pendingin, air sanitasi dan air umpan

boiler diperoleh berdasarkan perhitungan neraca massa dan neraca panas. Data

kebutuhan tersebut sebagai berikut :




-

i.
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Air Pendingin
Tabel VII - 2. Kebutuhan air pendingin pada peralatan proses

e e e T
1. | Reaktorl R-1 336992,1273
2. | Coolerl C-01 24122934
3. | Reakior 11 R~-02 118572,2434
4. | Condenser CD-01 457909,6159
5. | Cooler C-02 8073,2114
Total 923959,4914

Untuk menghemat pemakaian air, air bekas pendingin dari peralatan petlu

" disirkulasi. Dengan asumsi, terjadi kehilangan 10% dari total air sebelom

disirkulasi.
Air yang disickulasi = 90/100 x 923959,4914 kgfjam
= 831563,5423 kgfjam
Air yang harus ditambahkan (make-up water) :
. =923959,4914 - 831563,5423

=02395,9491 kgfiam

. Air Umpan Boiler

Kebutuhan air umpan boiler diperoleh pada perhitungan unit penyediaan
steam sebanyak 131793,1877 kgfjam untuk menghasilkan steam sebanyak
52717,2751 kgfjam. Kondensat steam distkulasi dengan asumsi terjadi

kehilangan sebelum disirkulasi sebanyak 20% dari total kondensat stean.
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Kondensat steam yang disirkzdasi :

= 80/100 x 47924,7955 kg/jam

= 38339,8364 kg/jam |
Air umpan boiler yang hares ditambahkan (make-up water)

= 131793,1877 — 38339,8364

= 93453,3513 kg/jam
Air Proses .
Kebutuhan air proses digunaken pada peralatan absortber — 01 sebanyak
12327,1094 kpfjam. Untuk memperhitmgkan faktor keamanan maka
direncanakan air proses yang disediakan 10% berlebih dari kebutuhan normal.
Jadi jumlah air proses yang disediakan sebanyak

=1,1 x12327,1094 kg/jam

=13559,8203 kgfjam
Air Sanitasi
Jumlah karyawan pabrik asam propanoat sebanyak 150 orang dengan
kebutuhan air 600 liter perhari setiap orang.
Total kebutwhan air karyawan :

150 x 600 liter/hari = 90.000 liter/hari
Spesifikasi Peralatan pada Unit Utilitas ¢
1. Pompa Air Sungai

Kode alat :P-01

Fungsi :Meniompa air dorongan ke bak penampungan
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Tipe : Single starge centrifugal pump
Ratemassa  :448588,3716 lbfjam
Densitas air ~ :62,43 Ib/f

Viscositas air  : 0,00067 I!b!ﬁ det

Rate volumetrik air (Q) :
m
Q =—
p
_ 4485883716 Ib/jam
62,43 Ib/euft

=7185,4617 cuftfjam = 1,9960 cuft/detik

Diameter optimum pipa (Di)

9

Diameter optimom pipa dihiting dengan menggunakan persamaan 15 hal.

496 Peters, untuk asumsi aliran turbulen (Nre > 2100).
Di =39 qf*®. p""
=3,9 % 1,9960%* x 62,43%"
=911in
Dipilih pipa nominal dengan spestfikasi : (Perrys tabel 6 — 6)

NPS + 10in
Schedule : 120

Diameter dalam (Di)  : 9,062 in=0,7552 f
Luas penampang (A) : 0,4479 f

Uiji bilangan Reynolds :
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)

NRe P..y_]_?.
it
Dimana V = -g-
A

_ 19960 cuft/detik
0,44798°

v

=4.4564 fi/detik

_ 62,431b/cuft x 4,4564 ft/detik x 0,7552 ft

maka Ng,
R 6,72 x 107 Ib/f.detik

=3126584775
Nre > 2100, maka asumsi aliran turbulen benar.
Instalasi perpipaan yang digunakan
a. Panjangpipalurus L =50000ft
b. Tinggipemompaan Z =75ft
¢. 10 buah standar elbow 90°, 2 buzh gate valve, 1 buah globe valve dan
3 buah standar elbow 45°,

Panjang ekuivalen sambungan; Le :

a elbow 90° (standarradivs) Le=10x32x0,7552 = 241,6640ft
b. gate valve {apen) Le=2x7x0,7552 = 10,5728 #
¢. globe valve (open) Le=1x300%x0,7552 = 22656001t
d. etbow 45° Le=5x15x0,7552 = 33,9840 ft

Total panjang ekivalen. Le=1512,7808 ft
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Panjang pipatotal ¥1. =L+1le
= 50000 + 512,7808
= 50512,7808 ft
Kontraksi yang terjadi
Friksi karena gesekan dalam pipa (F)

_fZL.V
2.pcd

Dipitih pipa komersial steel dengan £ = 0,00015.
Untuk €/D = 0,0002 dan Ny, = 312658,4775 diperoleh dari grafik 14 - 1

(Peters hal. 482) faktor friksi f=0,0045

Maka :
SF = 0,0045 x 50512,7808 ft x (4,4564 ft/detik)*
2x32,174 ft ~ b, /Ib, detik® x 0,7552 ft
= 92,8934 f-1bfflbm
Energi mekanik pompa {-Ws)

~Ws= [£)+[AZ£)+[AV= }+ XF
P ge) \ 2gc

dimana & =0
p

AV (4,4564-0)
2gc  2x32174

= 0,3086 ft - Ibflbm

AZ-E =75 f—Tbslb,,
ge
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maka -Ws =7540,3086 + 92,8934

= 168,2020 fi-]by/ iby,

Keria pompa:
WHP = -WsxQxp
- 550
_ 168,2020ft~Ib,/Ib,, x1,99608° /detik x 62,43 1/
550 &t ~Ibf/detik/HP

= 38,11 HP

Power pomps (BHP)

BHP = T(’q = efisiensi pompa)

Dari fig. 14 — 37 Peters hal. 520 didapat =58 %

38,11
BHP 0.90 44 HP

Power motor (P)

BHP

P=—"———

n
Dari fig. 14 ~ 38 Peters hal, 521 didapat n=90%

_ 3444

Maka P
8 0.90

= 60,5 HP

Digunakan pormpa dengan daya motor 60,5 HP

Spesifikasi pompa air sungai ;
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Kode alat P01
Tipe : single stage centrifugal pump
Kapasitas : 3,40 mfjam
Head Pompa : 168,2020 f)-1by/iby,
Power Motor : 60,5 HP
Bahan Konstruksi : cart iron
J u.m!::‘h : 2 buah (1 buzh cadangan)
. Reservair

Fungsi : Untuk menampung gir yang dipompakan dari sungai dan
juga sebagai tempat pengendapan pendahuluan

Kodealat : T-01

Tipe + Tangki silinder horizontal dengan tutup bawah konis

Rate airmasuk m = 448588,3716 ib/jam

Densitas p =62,431b/enft

Waktu tinggal t =2 jam

Volume air yang ditampung (V) :

_mxt

B —

p

_ 448588,3716 bfjam x 2 jam
62,431Tb/cuft

= 4370,9233 cuft

Dirancang 90 % dari volume reservoir berisi air

Y
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143709233 cuft

Volume reservoir, Vr =
oir; Vr 0.50

= 15967,6926 cuft
dipilih perbandingan panjang L éan diameter D = 3 : 1, dan sudut konis
6=15°
Volume reservoir = volume silimder +volume konis
volume silinder Vs =% DL {.=3D)
=% D’
=2355D°
volume konis Ve =1/12nD%h h =tinggi konis
= 1/247D%gl5° =¥Dag o= %D tg 15°
=0,0351 D°
maka Vr =Vs+ Ve
=2355D" +0,0351 D?
=2,3901 D?
Vr )}{
23901

diameter silinder D = [

235901
= 18,83 fi=574m

X
D= (15967,6926]

panjapg siimder L =3D
=3x574m=1722m
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tinggi konis h =%D1ig15°

=4%x5,74 x1gl5°

=07Tm .
Spesifikasi Reservoir
Kode alat 1T-01
Tipe : tangki horizontal tutup bawah konis
Kapasitas : 15967,6926 cult = 452,2 m?
Dimensi ;diameter =35,741 m
panjang =17,22m

tinggikonis =0,77m
Bahan konstrukst  : carbon steel

Jumilah : 1 buah
. Clarifier
Fungsi : untuk mengendapkan kotoran yang tersuspensi dalam air

dengan menambahkan flokulan Alx{(SO4);.18H,0
Kode : T-02
Tipe : tangki silinder vertikdl dengan tutup bawah konis
Rate air masuk m = 203659,1207 kg/jam = 448588,8716 ibfjam
Densitas p =62,43 Ibfeuft
Waktu tinggal t =3jam

4485888716 bfjam x 3 jam
62 A31blcuft

Rate volumetrik air Q =
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=21556,4090 cuft
Dirancang tangki 90% dari volume fangki berisi air dan dipilih
perbandmgan tinggi (H) dan diameter (D) =1 : 5 dengan sudut konis 45°.

21556,4090 cuft
0,90

volume clarifier (V) =

=23951,5657 cuft = 678 m’
volume clarifier (V) = volume silinder (Vs) -+ volume konis (Vc)
volume silinder; Vs = YaD’H (H=5D)
= 5/4 7D}
=3,925D°
volume konis; Ve  =V12aD%h (h = finggi konis = %D 1g 45° = D)
= 724D
=0,1308 D’
maka :
V =Vs+Vc
Vv =3,925D%+0,1308 D’
= 4,0558 D*

oy Y
diameter silinder = (E;E)—S-gg)

_ (230515389 )%
4,0558

=18ft=5,5m
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tinggi konis h =¥D=Yx(18f)=91=274m
tinggisilinder H =5D
=5x18ft=90ft=27432m
Desain pengaduk clarifier :
Dipitih pengaduk jenis marine propeller 3 sude blade dari Brown  hal.

507 diketahui konfigurasi pengaduk sebagai berikut :

DYDi = 3
ZiDi = 0,75-13
Baffe = 4buah
WDi = 0,10
LDi = 025
IDi = 0,17

Dimana Dt : diameter dalam tangka

Di :diameter impeller

Zi :tinggi pengaduk dari dasar tangki
W :lebar baffle
L :panjang sudu
J  :lebarsudu
Maka diperoleh :
DI = DO =183 =6ft

Zi = 13Di =13(6f) =78*%
W

0.10Di =0,10(6 ) =0,6 ft
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L =025D1 =025(67n) =154
I =0,17Di =0,17(6ft) =1,021t
Power pengaduk

Bilangan Reynolds (N)

N, = Di*Np
.u

Dimana Di = diameter impeller=6 ft

N = putaran pengaduk = 60 rpm =1 1ps
p = densitas air = 62,43 lb/cuft

i =viskcsitas air = 6,72 x 104 Ibfft.detik

6*x1x62,43

ak =
maka M= 10

= 3344464,2860
untuk Ny, = 334464,2860 dari grafik 447 hal. 507 Brown diperoleh (power

number) & = 0,90,

IS 4
Power pengaduk P = CHAD D (pers. 461 hal 506 Brown)
Ju
p = 090xT x6 x62,43
32,174
= 13579,6019 fi-Ibf/detik
=247 Hp

efisiensi motor 88 % (fig. 14-38 Peters hal 521)

Powermotor P= -go%’g: 28 Hp 3:8¢
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Digunakan power motfor pengaduk clarifier P = 30 Hp. Kebutuhan

koagulan :

Diambil koagulan Al{S04);. yang digunakan sebanyak 5 ppm

Maka jumlah koagulan yang ditambahkan pada clarifier sebanyak:

= 448588 3716 Ibjam/euR x

5
1.000.000

=2,2429Tbfjam =1,0183 kg/fjam

Spesifikasi clarifier

Kode dlat :T~02

Tipe : grafjiti clarifier

Kapasitas :678m°

Dimensi s tinggl =30m
diameter =55m

Tipe pengaduk : marine propeller 3 sudu

Power motor pengaduk 130 Hp

Bahan konstruksi : carbon steel

Jumlah : 1 buah

. Sand Filter
Kodealat : T-03
Fungsi : untuk menyaring partikel yang belum terendapkan yang

terdapat dalam air yang keluar pada aliran overflow clarifier.
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Tipe . grafity sand filter

Rate air masuk m = 203659,1207 kg/jam = 448588,37161b/jam
Densitas air p =62,431b/euft

Waktu tinggal t =1,5 jam

Rate volumetrik air masuk (Q) :

m _ 4485883716 lbjjam

o 62,43 /3

Q=

=7185,4617 cufiffam
= 119,7577 cuft/menit
Diambil kecepatan filtrasi; Q¢ =4 gallon/f*. menit
= 0,5348 cuft/i*. menit
maka luas penampang tangki (A) :
Q

Qr

_119,7577 cuftfmenit
0,5348 cuft/ft *menit

=224 f*

(A 172
jamneter tangkt D = { ——
diameter tangki \”4“]

( 24 Y
(174x314

=17ft=520m

dipilik perbandingan tinggi (H) dan diameter (D) tangki=3:1
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maka tmggitangki H =3D

H=3x(,20m)=15,6 m.

Spesifikasi Sand Filter

Kode Alat : T-03

Tipe : grafity sand filter

Kapasitas 1 7185,4617 cuftfjam

Dimensi ‘ : Tinggi pasir hal;;ls =3m
Tinggi pasirkasar =3 m
Tinggi kerikil =3m
Tinggi tangki =15,6 m
Diameter tangki =52

Bahan konstrukst t carbon steel

Jumlah : 1 buoah

. Bak Air Bersih
Kodealat : B-01
Fungsi . menampung air bersih keluar sand filter untuk kebutuban air

proses, air umpan boiler, air pendingin dan air sanitasi.
Tipe . bak persegi panjang
Laju alir massa air masuk m = 203659,1207 kg/fjam = 448588,3716 Ibfjam
Densitas o} = 62,43 1b/cuft

Waktutinggal t = 2 jam
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_ 4485883716 Ibfjam x 2 jam
62 431b/cuft

Volume air icrtampung

= 14370,9233 cuft
dirancang 90 % dari volume bak benisi air,

14370,9233 cuft.
0,90

Maka volumebak V =

=15967,6926 cuft = 452 m®
dipaxai bak bentuk persegi panjang dengan ketentuan :
panjang  p=2X
lebar 1=X
tinggi t=1,5X
maka volume bak (V) :
V =plt
=3%°

_ (15967,6926)"3
3

=175fi=53m
Spesifikasi Bak Air Bersilt
Kode alat : B-01 Tipe
Tipe : bak beton persegi panjang

Kapasitas - 452w’




VI - 23

Dimensi : Panjang : 10,6 m
Iebar :53m
) Tinggi :7,95m
Bahan Kontruksi : beton
Jumlah : 1buah
. lon exchanger

Ton exchanger terdiri darizbnah yaitn tangki kation exchanger dan tangks
anion exchanger.

a. Kation exchanger

Kode alat : KE-01

Fungsi + untuk mengikat kation dalam air dengan
menggumakan Tesm asan). h
Tipe . fixed bed ion exchanger

Rateairmasutk  m = air proses + air umpan boiler

H

107013,1716 kgfjam = 235711,8317 Ib/jam

Densitas p = 62,431b/euft
Rate volumetrik air masuk (Q) :
Q= 2357118317 Ib/ jam
62,43

= 3775,6180 cuftfjam = 38,4116 gpm
Diperkirakan kandungan air masuk yang akan dihilangkan kationnya

sebagai berikut
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Mg%Ca*?  =0,5995 mek/iter

Fe*? = 0,0356 mekliter
Mp™ =0,0182 mek/iter
Total =0,6533 mek/liter

Kation exchanger beroperasi 16 jam/ari denpan & jam regenerasi.
Total kation yang dihilangkan :

= 0,6533 mel/iiter x 1 gel/1000 mek x 3775,6180 £ fjam x

16 jamn x 28,32 liter/&®

= 1117,6709 grek
Resin yang digunakan jenis greensand (Fe silikat) dengan spesifikasi :
{Perrys edisi 6 tabel 16 -4 daniabel 19 - 7).
Kapasitas penyerapan  : 0,5 ~ 2,0 gek/liter { diambit 1 gel/liter)

Tinggi bed minimum 124 in

Regenerasi resin : HCl atau H2504 g/liter resin
Volhmeresin V. = Kation }‘(ang dibilangkan .
Kapasitas penyerapan
1117,6709 grek

= = 1117,6709 liter = 39,4658 &’
1grek/]

dirancang tinggi bed h=3D

13
- \'
i D=
diameter bed/tangki [3 T n]
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113
30,4658
=102 225500 ft=0,8
[3/4::3,14] A3 R=08m

tinggibed h=3D=(3x08)=2,4m

tinggitangkitotal  H =2 x tinggi bed
=2x2,4m=4,8m

kebutuhan HCI untuk regenerasi resin

diambil regenerasi : 110 % g HCWliter resin,

HClyang dibutvhkan = 1,1 gr HCT/liter x 1117,6709 liter
=1229,4380 gr=2,708 Ib

Untuk regenerasi digunakan larutan HCl 37 % dengan densitas

2,708 1b

of —
73 67 IhionftRebutnban HCI S et

= 1,04 cuft =1,1328 liter

Jadi untuk setiap 8 jam regenerasi/ hari dibutuhkan larutan HCI 37%
sebanyak 1,1328 liter.
Spesifikasi Kation Exclianger
Kode alat : KE-01
Tipe : fixed-bed ian exchanger
Kapasitas penyerapan ; 1 grekliter
Dimensi tangki : Diameter :0,8m

Tinggitangki .:4,8m

Jenis resin -1 greensand (Fe silikat)
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Regenerasi : HC137%
Bahan konstruksi : carbon steel
Jumlzh : 1 buzh
. Anion Exchanger
Kode : AE-01
Fungsi : untuk mengikat anion dalam air dengan
menggunakan resin basa.
Tipe 1 Jixed-bed ion exchanger
Rate volumetrik air masuk {Q) :
Q =3775,6180 cuft/jam
Diperkirakan kandungan air masuk yang akan dihilangkan anionnya :

SO.2 :200 mgfliter = 4,1667 mgrekliter

NO? :10mgliter = 0,3333 mgrekiter
¥ :1,5mpliter = 0,0770 mgrek/liter
Total = 4,5770 mgrek/liter

Anion exchanger beroperasi 16 jamvbari dengan 8 jam regenerast.
Totdl anion yang dihilangkan :
= 4,5770 grekAiter x 1 gek/1000 mgrek x 3775,6180 A/ Jjam
x 16 jam x 28,32 liter/1 £
= 7830,3683 grek
Resin yang digunakan jenis acr;vh'f: based dengan spesifikasi :
(Perrys edisi 6 tabel 16— 4 hal. 16 - 10 dan tabel 19 — 7 hal. 19 - 41)
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Kapasitas penyerapan : 0,35 ~ 0,70 greksliter ( diambi! 0,7 grek/liter)
Tinggi bed minimum: : 30 in
Regenerast resin : 70 - 140 gr NaOHfliter resin

_ Kation yang dihilangkan
Kapasitas penyerapan

Volume resin V

_ 78303683 grek
0,70grek /1

= 11186,2404 liter = 394,9944 &

dirancang tinggi bed (h) = 2D

M v 13
diameter bed D=
1/2 =

=63130ft=19m

3940944 1"
172314

tinggibed (h) =2D
=2x1,9=38m

tinggi tangki total H = 1,5 x tinggi bed

=1,5x3,8m=5Tm
kebutuban NaOX uniuk regenerasi resin :
diambil regenerasi : 70 gr NaOHAiter resin.
NaOH yang dibutubkan = 70 gr liter x 11186,2404 liter

=783036,8280 gr=1724,7507 lb

Untuk regenerast digunakan larutan NaQH 40 % dengan densitas

132,975% bleuft
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1724,7507 b
1329759 Iblcuft

Kebutuhan NaOH wmtuk regenerasi =

= 12,97 cufl = 367,3140 liter *

Jadi untuk setiap 8 jam regenerasi/hari dibutuhkan larutan NaOH 40

sebanyak 368 liter.

Spesifikasi Anion Exchanger

Kode alat : AE-0]

Tipe : Jfixed-bed ion exchanger

Kapasitas penyerapan : 0,7 grek/liter resin

Dimensi tangki : Diameter :1.9m
Tinggi :5,7m
Jenis resin : acrylic based
Regenerasi : Larutan NaOH 40 %
Bahan konstruksi : carbon steel
Jumlah : 1buah
7. Bak Air Lunak

Kodealat : B-02

Fungsi : menampung air keluar dari ion exchanger untuk kebutuhan

air proses dan air umpan boiler .
Tipe :  tangks persegi panjang
Rate airmasuk m = air umpan boiler + air proses

131793,1877 + 13559,8203
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= 145353,0080 kgfiam == 320160,81 Ibfjam

It

Densitas p 62,431b/cuft
Waktutinggad t = 1,5jam

mxt

Volume air tertampung V =

_ 3201608106 Ibfjamx 1,5 jam
62,43 Tbicuft

=7692,4750 cuft =218 m’
dirancang 90% dari volume bak berisi air

7692,4750 cuft
0,90

maka volume bak V =

= 8547,1944 cuft

Bak berbentuk persegi panjang dengan ketentuan sebagai berikut :

panjang p =3X

lebar 1 =2X

tnggi t =X
maka volume bak (V) :

V=p.l.t
=6X°

_ [8547,1 944)‘”
e
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=1125f=34m

Spesifikasi BukbAlr Lunak :
Kode alat : T-04
Tipe : tangki persegi panjang
Kapasitas : 218 m’
dimensi : panjang: 10,2 m
lebar :6,8m
tinggi ;3,4m
Bahan konstruksi : beton
Jumlah : 1 buah
. Tangki Air Umpan Boiler

Kodealat : T-04

Fungsi : menampung air umpan boiler dari tangki air lunak dan air
kondensat steam yang disirkulasi

Tipe . silinder horizontal

Laju massa air masuk (m) = 85774,8977 kgfjam = 188931,4927 Tbfjam

Densitas (p) = 62,43 b/cuft
Waktu tinggal ® = 2jam

. _ 1889314927 lb/ jam x 2 jam
Volume air tertampung %243 1b/onft

=6052,5867 cuft




Dirancang tangki terisi 90 % air, dengan perbandingan panjang dan

diameter L = 3D dan digunakan 2 buah tangki.
Volume untuk 1 buah tangkd :

_ mxt
P

_ 69748526 cuft
0,90

=7749,8362 f*

V=VYxD'L (L=2D)

=¥%n D’

4 1/3
Diameter tangki D = ﬂ)
\ 3%

_(4x 7749,8362 e
, 3x3]14

=1487ft = 45m
panjang silinder L =3 x 4,5
=13,5m

Spesifikasi Tangki Air Umpan Boiler

Kode alat : T-04

Kapasitas : 1975w

Tipe : silinder horizontal
Dimensi tangki : diameter :4,5m

Panjang :13,5m
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Bahan konstruksi : .carbon steel
Jumiah : 1 buah
. Bak air pendingin

Kodealat : B-03
Fungsi : menampung air pendingin make-up dan air bekas pendingin
yang disirkulasi setelah melewati cooling tower

Laju ali- massa air masuk (m) = 923959,4914 kg/jam = 20351530650 lb/jam

Densitas {p) =62,43 Ib/cuft
Wakiu tinggal (t) =2jam
=) _ 2035153,0650 1bfjam x 2 jam
Volume air tertampimg 62,43 Tolodkt
= 65197,9198 cuft

Dirancang 90 % dari volume bak berisi air =

Volume bak V) = 65 197.31:‘)39 cuft

=72442,1331 cuft =205T m*
Bak bentuk persegi panjang dengan ketentuan sebagai berikut :
panjang p = 3X
lebar 1 =2X

X

it

tinggi t
maka volume bak (V) :

V=p.l.t
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=6X*

/ 113
X = .l{)
. 6

_( 72442,13331]”’
\ 6

2294ft=7m

Spesifikasi Bak Air Pendingin

Kode alat : B-03

Tipe : bak persegi panjang

Kapasitas : 2051 m®

Dimensi ; panjang :21m
Jebar :14m
tingg :7m

* Bahankonstruksi : beton

Jumiah 1 lbuah

10. Bak air sanitasi

Kodealat : B-04

Fungsi : menampung air keperiuan karyawan pabrk, laboratorium
dan lain-laim
Tipe : bak persegi panjang

Laju alir massa airmasuk m = 4250 kg/jam = 9361,2335 Ib/jam

"




Denstitas p = 62,43 bleuft
Wakitu tinggal t = 24 jam

62,43 Ib/cuft
= 3598,7443 cuft = 1097 m’
Dirancang 90 % dari volume bak berisi air.

_ 35987443 cuft

Volume bak V) 0.90
=3998,605 cuft =113 m
73
* (3]
_ fsygs,sos)“"
. 6
=873ft=27m
Spesifikasi Bak Air Sanitasi
Kode alai : B-04
Tipe : bak persegi panjang
Kapasitas : 13’
Dimensi : panjang :8,Im
lebar 154m
tinggi | :2,7m

"Bahankonstniksi : bak beton
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Jumlah : 1 buah

1.1. Cooling tower

Kodealat : CT-01

Fungsi : memumunkan suhu air bekas pendingin  scbelum
disirkulasi.
Tipe 1 Induced draft cooling tower

Laju alir massa air masuk (m) = 835163,5423 kgfjam = 1839567,274 Tofjam

Densitas (p) =62.43 1b/cuft
. | . m
Laju Vo}umehﬂc ar Q)= -p—

_ 1839567,274 Ibfjam
62,43 1b/ft°

=29466,0784 cuft/jam
subm air masuk CT~ 01 =50°C=122°F
suhu air keluar CT - 01  =30°C =86°F

suhu wet bilh =T0°F
suwhu approach =86-70 =16°F
suhu range =122 -86=36°F N

Konsentrasi air 2 gpm/fi* (Perrys edisi 6 hal. 12 - 15),
Maka didapat Juas permukaan teoritis fower (A).:

- 65,6465gpm - . L0
2 gpm/ft? )
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beroperasi secara kontinyu, maka unfuk mengantisipasi kemungkinan gengguan dari
PLN maka ditetapkan menggunakan generator sendid.

Perkiraan kebutvhan tenaga listrik disajikan dalam tabel berikut :

Tabel =4 istrik un i
N s AT Gl e B et PR DG Ao ot DA b T OtAL (HIp).

1 | Pompa, propilene P-01 1 1 1

2 | Blowerudara BL-02 1 ] 1

3 | Pompa crude as. propanoat P-03 1 1 1

4 | Pompa produk as. Propanoat P-04 1 2 2

3 | Pompa wasie distilat P-05 i 1,5 1.5
Total 6,5

Total kebutuhan fistrik untuk unit proses adalah :
= 0,5 Hp x 745 watt

=4842 5 watt = 4,8425 kW

Tabel VIT - 5. Kebutuhan Tenaga Listrik untuk Unit Utilitas

NG i NATh AT bt R e L DAY A U LD YL AT
1 {PompaP-01 1 60,5
2 {PompaP-02 1 1
3 | PompaP-03 1 1
4 {PompaP-04 1 1
5 | PompaP-035 1 2
6 | PompaP-06 1 1
7 | PompaP-07 1 1
& | PompaP-(8 1 i
9 |PompaP-09 1 10
10 |{ Pompa P~ 10 1 12
11 { Clarifier (pengaduk) 1 30
12 | Cooling tower fan 1 2

Total

Total Kebutuhan listrik untuk unit utilitas adalah :
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=122,5 Hp x 745 watt/Hp
=91262,5 watt = 91,2625 kW

Tabel VII - 6. Kebutuhan Tenaga Listrik untuk Unit Penerangan

No Ruangan/tempat Luas ft candela Lumen
1 | Posjaga 36 ' 10 3875
2 | Jalan dan taman 800 10 8611
3 | Parkir angkutan 300 10 32292
4 | Parkir karyawan/tam 300 10 32292
5 | Kantor ' 1 500 20 107640
6 | Perpustakaan 50 20 107640
7 | Musallah 75 20 . 16146
8 | Kantin 100 10 10764
9 1 Poliklinik 75 i0 8073

10 ; Area proses 1500 20 322920

11 | Laboratorium 100 20 21528

12 | Bengkel 150 20 32292

13 | Daerah bahan baku 500 20 107640
14 | Daerah produk 125 20 26910
15 | Daerah utilitas 900 10 96875

16 | Gudang ’ 100 10 10764

17 | Toilet 30 5 1615

18 | Ruang kontrol 60 20 12920

19 | Halaman pabrik 450 10 48440

20 | PMK 30 10 3230

Total . 1012467

L

Untuk inarki:r, taman dan jalanan digunakan lampu mercpry 100 watt dengan lumen
output 3000/buzh,
Jadi jumlah lampu mercury yang digunakan :

- .(32292 + 32292 -+ 86111) lumen
3000 lumen/buah
= 50 buah

untuk area lainnya menggunakan lampu TL 40 watt tipe day light dengan lumen

autput 1960/buah. Jadi jumlah lampu TL 40 watt yang digunakan :
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Power faktor untuk generator penggerak mesin diesel sebesar 0,9; maka power

Generator = [Total Kebutuhan List‘.r.ikJ
power faktor
_ 142,486
0,90

=158,32 kW
Spesifittasi Generator
1, Jenis : AC generator
2. Power : 160 KVA
3. Tegangan : 220/380 volt

4, Powerfaktor ;0,90

5. Pase : 3 (tiga)
6. Putaran : 1500 rpm
7. Jumish : 1buah

., Kebutuhan bahan bakar generator

Baban bakar yang dipunakan adalah diesel ojl dengan heating value Hv = 19525
Btwlb dan deusitas bahan bakar p = 54,9384 1b/cuft.
Jumlah bahan bakar yang digonakan :

- 158320 watt
19525 Btw/Ib x 0,239 wattjam/Btu x 54,9384 1b/cuft

=0,6175 cuft/jam = 17,5 liter/jam

Tangki bahan bakar generator” §
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Kode : TG-01
Fungsi  : menampung bahan bakar generator selama sate bulan
Tipe : silinder horizontal

Vo!mne bahan bakar selama 1 bulan :
V =10,6175 cuftfjam x 720 jam
=444 6 cuft
Tangki dirancang dengan ketentvan : 85 % dari volume tangki terisi bahar} tokar
dan perbandingan panjang dan diameter tangki L.=3D.
Maka volume tangki :

_ 4446
0.85

= 523,06 cuft

v

=148m’
V =Y%aD% (L=3D)

=¥%xD
HES
diametertangki D = (ﬂJ
an
_{4x52306Y"
3x3,4

=606ft=18m
Pagjangtangki L =3D
=3(6,06)=18,18 ft=5,55m




Spesifikasi Tangki Bahan Bakar Generator

o

Tipe : silinder horizontal
Kapasitas ° : 14,8 m’
Diameter :1.85m
Panjang :5,55m

Bahan konstruksi  : Carbon steel
Jumlah :1buzh
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BAB VIII

INSTRUMENTASI DAN KESELAMATAN KERJA

-

L. Instrumentasi

Untuk mengatur dan mengendalikan kondisi operasi alat-alat proses

sehingga didapatkan produk sesuai dengan yang diharapkan,maka dipcrlukan adanya

alat konfrol dan intrumentasi. Intrumentasi ini dapat merupakan suatu petunjuk

(indikator), suatu perekam (recorder) atau suatu pengontrolan (controller). Dalam

industri kimia banyak variabel proses yang perlu dikontrol seperti temperatur,

tekanan, ketinggian cairan, kecepatan alir.

Pada prarancangan pabrik asam propanoat ini intrumen yang digunakan

berupa alat kontrol otomatis dan manual. Hal ini fergantung dari sistem peralatan dan

faktor pertimbangan teknis dan ekonomisnya.

Dengan penggunaan alat-alat kontrol ini diharapkan tercapai hal-hat sebagai berikut :

1.
2.

Dapat menjaga variabel proses pada operasi yang ditchendaki.

Laju produksi dapat diatur dalam batas-batas yang aman.

Kualitas produksi lebih terjamin

Membantu mempermudah pengoperasian suatu alat.

Kondisi-kondisi yang berbahaya dapat diketahui secara dini melalui alarm
peringatan schingga lebih menjamin keselamatan kerja.

Efisiensi akan lebih meningkat,
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Beberapa alat kontrol atau instrumen yang digunakan pada pabrik asam

propanoat ;

yang terdapat pada pabrik ini dapat dilihat pada tabel 8.1.

1. Temperatur Controller (IC)

2. Flow Ratio Controller (FRC)

3. Pressure Controller (PC)

4. ﬁressure Indicator (PI)

5. Level Indicatar (L)
6. Level Controller (1.C)
7. Flow Controller (FC)’

Penempatan dari alat-alat tersebut pada proses yang terdapat pada proses

Tabel 8.1 Intrumentasi pada peralatan

No Nama Alat Kode Alat Intrumentasi Jumiah-—
1. | Tangki propilen T-01 PLLY 1
2. | Ekspander E-01 FC,PC 1
3. | Vaporizer V-01 TC 1
4. | Heat exchanger [ HE-01 TC 1
5. | Heaterl H-01 TC 1
6. | Reaktorl R-01 PC,TC 1
7. | Heat exchanger II HE-01 TC 1
8. |Coolerl C-01 TC 1
9. | Reaktor Il R-02 PC,TC I
10. | Absorber AB-01 PC.FC |
11. | Tangki Crude Asam| T-02 LC 1

Propanoat

12. | Heater 11 H-02 TC 1
13. | Distilasi D-01 FC 1
14. | Condensor CD-01 TC 1
15. { Accumulator AC-01 LC 1
16. j Reboiler RB-01 TC,FRC 1
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17. | Cooler i C-02 TC,FRC 1

138. |Tangki Produk As.| T-03 1l 1
Propanoat

19. | Tangki Waste Distilat T-03 LI 1

20, { Pompa P(01-04) FC 4

2. Keselamatan Kerja

Di dalam suatu pabrik keleselamatan kegja harus mendapat perhatian yang

besar, karena hal ini berkaitan dengan faktor manusia dan kelancaran proses

produksi. Apabiia keselamatan kerja diperhatikan dan dilaksanakan dengan baik

maka dampaknya adalah para pekerja dapat bekerja dengan perasaan aman, sehingga

meningkatkan efisiensi kerja yang dipasang pada pabrik asam propanoat ini dapat

dilihat pada tabel 8.2 dibawal ini.

Tabel 8.2 Peralatan Keselamatan Kerja

Nama Alat

No. Kode Alat Aot Pengmmoanr - -

1. { Tangki propilena T-01 Fantrap,Safety,vatveisolasi -
2. | Reaktor R-01,R-02 “Hydrant;Safety vdive

3. Absorber ARB-01 ‘Hydrant,Safety valve, isolasi
4. | Distilasi D-01 Hyidrant,Safety valve, isolasi
5. Heater H-01,H-02 * Isolasi

6. Cooler C-01,C~-02 Isolasi

7. Condensor CD-01 Isolasi

8. Reboiler RB - 01 Isolasi

Pada umunya bahaya-bahaya yang terjadi pada suafu pabrik dapat

disebabkan karena kecelakaan mesin-mesin pabrik,- kebocoran bahan-bahan yang
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berbahaya, peledakan, kebakaran. Usaha unfuk mengurangi dan mencegah terjadinya

bahaya-bahaya yang timbul dalam pabrik ini diantaranya:

1.

Bangunan Pabrik .

Bangunan pabrik meliputi gedung maupun unit peralatan ;

a. Konstruksi gedung harus mendapatkan perhatian yang cukup besar.

b. Petlu memperhatikan kelengkapan peralatan  peaunjang  untuk
pengamanan terhadap bahaya alamiah, seperti petir, angin, gempa.

Ventilast |

Pada proses maupun rvang lainnya, pertukaran uwdara diusahakan
berjalan baik sehingga dapat memberikan keseparan kepada karyawan serta
dapat menghindari gangguan pernapasan.

Perpipaan

Jalur proses yang terletak di atas tanah lebih baik dibandingkan yang
letaknya di bawah permukaan tanah, karena hal tersebut akan mempermudah
pendeteksian kebacoran.

Alat-alat Penggerak

Peralatan yang bergerak hendaknya ditempatkan pada tempat yang
tertutup. Hal ini unfuk mempermudah penanganan dan perbaikan serta
menjaga keamanan dan keselamatan para pekerja. '
Pengoperasian Boiler

Dalam pengoperasian boiler, perla diperhatikan beberapa hal
misalomya menjaga batas-batas tekanman steam maksimal yang dapat

dioperasikan, bahan—balian' boiler adalah coal yang mudah terbakar maka di




VIII - 5

daerah imi perlu diberikan larangan merokok dan hendaknya selaln

menggunakan alat pengaman yang telah disediakan. Tekanan kerja boiler bisa

diamankan dengan menggunakan safety valve.

6. Listnk

Pada pengoperasian maupu.n perbatkan instalasi listrik hendaknya

selalu menggunakan alat pengaman yang telah disedizkan, dengan demikian

para pekerja dapat tefjamin keselamatannya. Hal-hal yang perlu diperhatikan

adalah sebagai benikut :

a.

Keselamatan listrik di bawah tanah sebaiknya diberi tanda-tanda
tertentu dengan jelas.

Sebaiknya disediakan pembangkit (power suppiy) cadangan.

Semua bagian pabrik harus diberi penerangan yang cukup.

Distribusi beban harus seimbang antara bagian yang rata dengan yang

lain.

7. Pencegahan Kebakaran dar Penaggulangan Bahaya Kebakaran

Penyebab kebskaran dapat berupa :

a.

Kemungkinan terjadinya nyala terbuka yang datang dari unit utilitas,
workshop, laboratorium, unit proses Jainnya.

Terjadinya loncatan bunga api pada saklar dan stop kontak serta pada
alat lainnya.

(Gangguan peralatan utilitas seperti pada combustion chamberboiler.
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Cara mengatasi bahaya kebakaran :
1. Pencegahan bahaya kebakaran : .
a. Penempatan alat-alat utilitas yang cukup jauh dari power plant
tetapi praktis dari unit proses.
b. Bangunan seperti workshop, labamatorium dan kantor sebaiknya
diletakkan serjauh rnunglfin Jari unit proses.
¢. Bila terpaksa antara umnit yang satu depgan yeng lainnya harus
dipisahkan dengan dinding beton agar dapat menghindari pengaruh
kebakaran dari unit yang satu dengan unit yang lain.
d. Pemasangan isofasi yang baik pada seluruh kanel transmisi yang
ada.
e. Diberi tanda-tanda larangan suatz tindakan vyang dapat
mengakibatkan kebakaran seperti tanda larangan merokok.
2. Pengamatan dan pengontrolan kebakaran.

Apabila terjadi kebakaran api hams dilokalisir, harus dapat
diketahui kemungkinan apa saja yang dapat terjadi dan bagaimana cara
mengatasi. Unttk pemakaian alat-alat pemadam kebakaran harus
diketahi jenis-jenis api, yang dibedakan atas :

a. Kelas A,
Api yang ditimbulkan oleil barang-barang yang dapat -terbakar

seperti kayu, k;attas dan kotoran-kotoran yang terdapat di dalam
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pabrik. Untuk penganan jenis api ini diperiukan pembahasan pada
bagian yang terbakar dan sekitarnya.

b. KelasB.
Api yang dtimbulkan oleh cairan yang mudah terbakar seperti
residu. Penanganan api jenis ini dengann cara memberikan
penutup atau pembungkus bahan-bahan tersebut.

c. KelasC. .
Api dar perlengkapan listrik atan dari hubungan pendek.
Penanganan api jenis ini, alat harus tidak mengandung listrik.

d. KelasD.
Api yang ditimbulkan oleh bahan-bahan yang mudah meledak.
Untuk hal ini diperlukan jenis pengamanan tertentu. Media atau
zat-zat yang dapat digunakan wmtuk jenis-jenis api di atas antara
Jain sebagai berikut :
Soda Extinguished untuk api A,C dan D,
Dry Chemical Extinguished ymtuk apikelas AB,C dan D

§. Karyawan,

Karyawan terutama karyawan operast perln diberikan bimbinpan -
atan penparaban agar dapat melaksanakan tugasnya dengan baik dan tidak
membahayakan keselamatan jiwa maupun keselamatan orang lzin.

Sedangkan untuk pemakaian alat pcngaman pada pabrik asam propanoat dapat

dilihat pada tabel berkut ; .
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Tabel 8.3, Alat Penpaman vang Digunakan

No. Nama Alat Pengam;m Yang perlu dilindungi
1. | Pengaman alat-alat mekanik | Alat-alat yang bergerak
2, | Masker Petugas yang bekerja di Reaktor
3. | Topi pengaman Petupas yp bekerja pd ?real proses
4, | Sepatu pengaman Petugas yg bekerja pd areat proses;
5. | Sarung tangan Petugas yg bekerja pd areal proses
6. | Hydrat Petugas di semnua ruangan
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BAB IX

LOKASI DAN TATA LETAK PABRIK

IX.1 Lokasi Pabrik

Lokasi suwatu pabrk dapat mempengaruhi kedudukan pabrik dalam
persaingan maupun dalam penentuan kelangsungan hidupnya. Penentuan lokasi
pabrik yang tepat perlu pertimbangan yang berdasarkan aspek-aspek teknik dan
ckononis, '

Idealnya, lokasi yang dii:ilih harus dapat memberikan keuntungan jangka
panjang dan memberikan keuntungan unfuk perluasan. Dalam menentukan lokasi

pabrik digunakan pertimbangan antara lain :

Bahan baku mudah didapat

Tenaga kerja mudah diperaleh

Sarana utilitas tersedia

Transportasi dan distribusi lancar
Berdasarkan pertimbangan di atas, maka lokasi pabrik Asam Propanoat ini
direncanakan didinkan di daerah Bontang, Kalimantan Timur. Penetapan lokasi ini
berdasarkan faktor-faktor sebagai berikut :
1. Faktor utama
A. Bahan baku

Persediaan bahan baku dalam suate pabrik merupakan salah satu faktor

penentu dalam memilih lokasi yang tepat. Seperti telah diketahui bahwa
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bahan baku pembuatan asam propancat yaitu propilene diperoleh dari PT .
Badak LNG, Bontang Kalitnantan Timur.

. Pemasaran

Konsumen asam propanoat antars lain industri kimia, industri tekstil,
industri barang plastik, industri barang karet, industri cat dan lain-lain, yang
pada umummya berada di pulau Jawa .Untuk jalur pemasaran, lokasi yang
direncanakan cukup strategis, karena pemasaran produk ke industri-industri
yang membutubkan dapat dicapai ielalui transportasi darat, laut, maupun
udara,

. Tenaga listrik dan Bahan bakar

Sumber tepaga untuk memenuhi kebutuhan listrik pabrik ini dapat
diperoleb/disuplai langsung dari PLN setempat, atau menggunakan generator
sendiri. Pabn'k.asam propanoat beroperasi secara kontinyu, maka untuk
menganfisipasi kemungkinan gangguan dari PLN ditetapkan menggunakan
generator sendiri. Sedangkan kebutuhan bahan baku daan minyak pelumas
diperoleh dari Pertamina Balikpapan.

. Sumber air

Pada pabrik asam propanoat ini dibutuhkan air dalam jumlah yang sangat
yang besar, sehing;;a diperlukan adanya unit penyediaan air sendiri karena

selain lebih ekonomis juga menjamin tersedianya air secara terus menerus.




Pengadaan air diperoleh dari air sungai yang lokasinya berdekatan dengan
lokasi pabrik.
2. Faktor Khusus

A. Transportasi
Kelancaran transportasi sangat dibutubkan utamanya dalam penyediaan
‘bahan baku serta pemasaran produk, Lokasi pabrik ini telah memiliki
fasilitas berupa pelabuban sendiri yang dapat disinggahi kapal-kapal
samudera langsung menuju ke laut lepas sehingga dapat dijadikan sarana
untuk pengiriman produk, $elain itu lokasi pabrik dekat dengan jalan raya
yang tentunya juga mendukung kelancaran pemasaran produk.

B. Tenagakerja
Kebutuhan tenaga kerja untuk pabrik asam propanocat yang direncanakan ini,
dapat dipenuhi dari daerah Kalimantan Timur dan sekitamya, dimana tenaga
ahli dan tenaga buruh kasar cukup tersedia. Hal ini juga ditujukan untuk
mengurangi pengangguran di daerah tersebut.

C. Kondisi daerah
Daerali Bontang merupakan daerah yang cukup stabil karena relatif tidak .
pemah tegjadi bencana alam. Temperatur berkisar antara 25 — 32 °C. Dengan
kondisi stabil ini diharapkan operasi pabrik dapat berjalan lancar.

Berdasarkan pertimbangan dari kedua faktor tersebut, diputuskan bahwa

pabrik asam propanoat ini akan didirikan di Bontang Propinsi Kalimantan Timur,




XI1.2 Tata Letak Pabrik

Dasar perencanaan tata letak pabrik adalah untuk mempermudah atau

memperoleh bentuk tata letak yang memberikan efisiensi tinggi dalam suvatu

kegiatan operasi serta meliputi keselamatan dan keamanan pabrik.

Untuk mencapai hal-hal tersbut, maka banyak faktor yang perlu

diperhatikan antara lain :

1.

‘Cara meletakkan peralatan harus sedemikian rupa hingga mempermudah

pemelihacaan.

Diusahakan alat yang sejenis dikumpulkan dengan satu kelompok sesuai
dengan fungsinya.

Jarak peralatan satu dengan yang lainnya harus diatur sedemikian rupa,
sehingga aman dalam pengoperasian.

Faktor keselamatan kerja harus diperhatikan, agar bahaya dapat dihindarkan,
Efisiensi pabrik baik dari penghematan energi, tenaga kerja maupun tempat
maka tidak dilakukan pemisahan antara unit proses dengan lainnya.

Pengetahuan ruangan agar memudahkan pengontrolan techadap pengoperasian
pabrk.,

Distribusi, penanganan bahan.baku serta pawer diupayakan seefisien mungkin.
Tata letak bangunan harus memungkinkan untuk pengembangan pabrik pada

masa-masa mcndataug.
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9. Sistem perpipaan tidak boleh mengpganggu kegiatan pekerja serta harus
diberikan perbedaan wama yang jelas untuk masing-masing proses sehingga
mempermudah pengontrolan dan perawatan.

Tata letak pabrik dibagi datam beberapa daerah (area) utama yaitn :
I. Daerah proses
2. Daerah penyimpanan/storage
3. Dacrah pemilihan/perawatan pabrik dan bangunan
4. Daerah administrasi
5. Daerah utilitas
6. Daerah perluasan
7. Daerah pabrik/pelayanan pabok
8. Jalantaya
- Daerah Proses
Daerah ini merupakan daerah proses penyusunan perencanaan-
perencaniaan tata letak peralatan, berdasarkan aliran proses. Daerah
proses ini diletakkan di tengah-tengah pabrik schingga memudalikan
pengawasan perbaikan pada alat-alat.
- Daerah Penyimpanan
Daerah ini merupakan tempat penyimpanan yang sudah siap untuk
dipasarkan.

- Daecrah Pemeliharaan




Daerah ini merupakan kegiatan perbaikan/perawatan peralatan, terdiri
dari beberapa bengkel untuk melayani permintaan perbaikan pabrik dan
bangunan,

Daeral Ulilitas

Daerah inimerupakan tempat penyediaan keperluan pabrik berupa air,
steam dan listrik,

Dacrah Administrasi

Merupakan kegiatan administrasi apabila dalam mengatur operasi
pabrik serta kegiatan-kegiatan lainnya.

Daerah perluasan

Digunakan untuk keperluan pabrik dimasa yang akan datang, daerah
perluasan ini terdapat dibagian belakang pabrik.

Daerah Pelayanan Pabrik

Bengkel, kantin, maupun fasilitas kesehatan yaitu poliklinik harus
ditempatkan sebaik mungkin sehingga difiapatkall efisiensi yang tinggi.
Disamping itu bila terjadi gangguan operasi pabrik dan gangguan
kesehatan dari karyawan dapat ditekan sekeci! mungkin,

Jalan Raya.

Untuk memudahkan transportasi bahan baku dan produk, maka periu
diperhatikan fasilitas yang mendukung, misalnya jalan raya yang dekat

dengan lokasi pabrik.




Tabel I1X. Luas Lokasi Pabrik Asam Propanoat

IX -

No Lokasi Ukuran {(m) Luas (m")
01. | Daerah proses 40x75 3000
02. | Kantor logistik 25x10 250
03. | Kantor produkst 20x 30 600
04. | Perpustakaan 10x 10 100
05. | Unit Pengolahan Air 40 x 10 400
06. | Ruang Pembangkit 50x10 500
07. | Mushollah 10x 10 100
08. | Poliklinik 10x7 70
09. | Laboratorivm 10x 10 100,
10 | Bengkel 15x10 150
11. | Pemadam Kebakaran 10x10 100
12. | Kantin 10x 10 100
13. | Utilitas 30 x 50 1500
14. | Daeral produksi/Proses 30x10 300
15. | Daerah bahan baku 30x10 300
16. | Pos Penjagaan 6x6 36
17. | Tempat Parkir 15x 30 450
8. | Taman 5x10 50
19. | Perluasan 50 x 50 2500
20. | Jalan dan Halaman 50 x 60 3000
Total 13606




Gambar IfI - 1 Tata Letak Pabrik Asam Propanoat

S arFaNMEGliNdSdEndANANFunndAntuEnn JALAN UMUM AN ayEEpEFEeRsdhun o goENaAan
i 2 1
3 5 6 7 9

8 8 8
4 13
14
15
8
17
11
18
10
19
16
12
20
21
23 T 26
2z 24 | 25




Keteranpgan Gambar :

Pos Keamanan
Taman

Tempat Parkir Tamu
Tempat Parkir Karyawan
Poliklinik

Areal Perkantoran
Aula

Totlet

. Maushollah

10. Unit Proses Produksi
11. Ruang Kontrol

12. Unit Timbangan

13, Perpustakaan

14, Kafetaria

15. Pemadam Kebakaran
16. Gudang Bahan Baku
17. Kantor Kepala Pabrik
18. Laboratorium

19. Gudang Produk

20. Garasi

21. Areal Perluasan Pabrik
22, Bengkel

23, Power Plant

24. Gudang Bahan bakar
25. Boiler Plant

26: Water Treatment
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BAB X

ORGANISASI PERUSAHAAN
1. Umum,
Bentuk perusahaan : Perseroan Terbatas (PT)
Lapangan usaha : Memproduksi Asam Prapanoat
Kapasitas : 18.500 ton/tahun
Status Perusahaan : Swasta
Lokasi : Bontang , Kalimantan Timur,
2. Dentuk Perusahagn

Direncanskan bentuk perusahaan Perseroan Terbatas (PT). Alasan
pemilihan bentuk perusshaan ini adalah :

1. Bentuk perusahaan ini mudah mendapatkan modal, yaitu selain kredit dari
bank, juga bisa diperoleh dari penjualan saham-saham.

2, Tanggung jawab pt;megang saham ferbatas, karena segala sesuatu yang
menyangkut kelancaran produksi dipegang oleh pirapinan perusahaan,
kekayaan pemegang saham terpisah dari pemegang perusahaan.

3. Kelangsungan hidup perusahaan lebih terjamin, karena tidak terpengaruh oleh

berhentinya pemegang saham, direksi beserta staf karyawannya.




4, Sistem Organisasi Perusshaan

a. Pemegang szham
Pemegang saham adalah beberapa orang yang mengumpulkan modal
unfuk pabrik dengan cara membeli sgham perusahaan, Mereka merupakan
pemilik perusahaan yang mana melalui rapat pemegang saham mereka
menetapkan. :
1. Mengangkat dan memberhentikan pc:.van Komisaris
2. Mengesahkan hasil-hasil usaha neraca perhitungan laba dan rugi tahunan
b. Dewan Komisaris
Dewan Komisaris ini bertindak sebagai wakil dari pemegang saham
dan semua keputusan dipegang dan ditentukan oleh rapat persero :
1. Menentukan dan memutuskan siapa yang menjabat sebagai dirgktur dan
menetapkan kebijaksanaan perusabhann,
2. Menyetujui dan menolak rencana yang diajukan oleh direktur.
3. Mengadakan evaluasi tentang hasil yang diperoleh perusaahaan.
4. Memberi naschat kepada direkfur bila ingin mengadakan perubahan dalam
perusahaan.
c. Direktur
Bertugas mengurus dan memimpin Jangsung serta bertanggung jawab
atas jalannya perusahaan.

Secara urmum tugas dan fungsinya adaizah :




I. Bertanggung jawab kepada Dewan Komisars

2. Mennetukan kebijaksanaan serta rencana perusahaan

3. Menentukan segala policy keluar atau ke dalam dari perusahaan.

4. Mengatur dan mengawasi keuangan perusahaan

d. Pembagian Seksi dan Tugasnya

. Kepala Bagian Produksi
Bertanggung jawab kepada direktur dalam bidang mutu dan kelancaran
produksi.
Kepala bagian produksi membawahi :

a. Seksi proses

Tugas seksi proses adalah :

1. Mempersiapkan segala kebutuhan bahan, barang dan peralatan
yang dibutuhkan untuk proses.
2. Mengawasi jalannya proses dan produksi pada masing-masing
peralatan produksi.
b. Seksi pengendahian
Tugas seksi pengendalian adalah :
Menangani hal-hal yang dapat mengancam keselamatan pekerja dan
mengurangt bahaya yang ada.
¢. Seksilaboratorium

Tugas sekst laboratorium
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1. Mengawasi dan mengaralisa mutu produksi, bahan baku dan
bahan pembantu.
2. Mengawasi hal-hal yang berhubungan dengan buangan limbah
kimia.
d. Seksi penelitian dan pengembangan
Tugas sekst penelitian dan pengembangan adalah :
Mencari dan meneliti hal-hal terbaru untuk meningkatkan .dt.n
mengembangkan tingkat produksi yang telah dicapai.
2. Kepala Bagian
Bertanggung jawab kepada direktur dalam bidang yang berhubungan dengan
peralatan, proses uilitas.
Kepala bagian teknik membawahi :
a. Seksi pemeliharaan (Mainfenance)
Tugas seksi pemeliharaan (Maintenance) adalah :
1. Melakukan pemeliharaan fasilitas gedung dan peralatan pabrik
2. Mengadakan perbaikan terhadap peralatan pabrik yang mengalami
perusahaan.
b. Seksi utilitas
Tugas seksi utilitas adalah : .
Melaksanakan dan mengatur sarana utilitas untuk memenuhi kebutuhan
proses, terutama kebutithan air, uap‘ air dan tenaga listrik.

3. Kepala Bagian Pemasaran -



Bertanggung jawab kepada direktur dalam bidang pembelian bahan baku dan
pemasaran hasit produksi,
Kepala Bagian membawahi ;
a. Seksi pemasaran
Tugas seksi pemasaran adalah :
1. Menangani hasil produksi
2. Mengurusi segala keperluan konsumen seperti pembayaran kom.isi.
b. Seksilogistik dan pengadaan adatah :
Tugas seksi logistik dan pengadaan adalah ;
Menangani perencanaan dan baban baku serta sepala fasilitas penunjang
untuk menjaga kelamngsungan operasi.
. Kepala Bagian Kevangan.
Bertanggung jawab kepada direktur dalam bidang administrasi dan keuangan,
Kepala bagian kenangan membawahi :
a. Seksikeuvangan dan administrasi
Tugas seksi kenangan dan admimstrasi adalah ;
I. Mengadakan perhitungan tentang gaji dan infensif karyawan
2. Menghiteng pengpunaan uang perusahaan, mengamankan keuangan
dan membuat ramalan keuangan dimasa datang,
3. Menyelenggarakan pencatatan hutang piatang, aministrasi persediaan
kantor dan pembukuan serta masalah perpajakan.

b. Seksi gudang




Tugas seksi gudang adalah :

Mengatur keluar masuknya bahan baku dan hasil produksi serta peralatan

-~

gudang,
S. Kepalz Bagian Umum
Bertanggung jawab kepada direktur dalam bidang personalia, hubungan
masyarakat dan keamanan.
Kepala bagian umum membawahi :
a. Seksi personalia
Tugas Seksi umnum adalah :
1. Mengusahakan disiplin kerja yang fingpi dalam menciptakan kondisi
kerja yang tenang.
2. Membina tenaga kerja dan menciptakan suasana kerja sebaik mungkin,
antara pekerja dan pekejaannya,
3. Melaksanakan hal-hal yang berhubungan dengan Kkesejahteraan
karyawan.
b. Seksi bumas
Tugas seksi humas adalah :
Mengatur hubungan antara perusazhaan dengan masyarakat diluar .
lingkungan perusahaan.
c. Seksikeamanan
Tugas seksi keamanan adalah :
1. Menjaga dan memelihara di daerah sekitar pabrik




2. Menjaga semua bangunan pabrk den fasilitas perusahaan di
lingkungannya,
3. Mengawasi keluar masuknya orang selain karyawan di lingkungan
pabrik.
6. Sekretans
Sekretaris berugas membanta direktur datam melaksanakan tgas-tugasnya
yang berhubungan dengan administrasi. '
7. Staf Ahli
Staf ahli bertugas membantu direktur wtama dalam :
1. Perencanaan kebijaksanaan pokok dalam bidangnya masing-masing.
2. Mengumpulkan fakta-fakta, kemudian menggolongkannya dan
mengevaluasinya.
3. Melaksanakan tugas-tugas yang diberikan direktur utama.
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4. Status Karvawan dan Status Upah
Pada perysshaan ini sistem upah Karyawan berbeda-beda. Hal ini

. tergantung dari status keryawan dan tingkat pendidikan serta tinggi rendahmya
kedudukan dan tanggung jawab serta keahliannya.
Adapun status karyawan dapat digolongkan sebagai berikut ;
1. Karyawan tetap adalah karyawan yang menerima gaji bulanan yangbesamya

tergantung dari kedudukan, keahlian, pendidikan dan masa kerja.




2. Karyawan harian adalah karyawan yang menerima upah hanan yang dibayar
pada akhir pekan.
3. Karyawan borongan adalzh karyawan yang menerima upzah borongan untuk

suatu pekerjaan misaloya : bongkar muat s/t down dan lain-Jain,

5. Jadwal Keria Karvawan
Pabrik direncanakan beroperasi selama 300 hari/tahun, 24 jam/hari,

sedangkan sisa waktu yang ada selama setahun digunzkan untuk shut down,
pemeliharaan dan perbaikan peralatan pabrik.
Waktu kerja karyawan dibagi menjadi dua golongan, yaitu :
a. Karyawan Shifi
Karyawan shift adalab karyawan yang langsung menangani proses produksi dan
langsung mengatur bagian-bagian tertentu di pabok yang ada hubungannya
dengan keamanan dan kelancaran produksi.
Tenaga karyawan tersebut bekerja secara bergantian sehari semalam dan biasanya
juga masuk pada hari Jibur. :
Karyawan shift ini antara lain : operator produksi, sebagian dari bagian teknik,
karyawan produksi dan karyawan bagian gudang serta karyawan security.
Kelompok kerja ini dibagi menjadi empat shift, yaitu tiga shift kerja dan satu shift
istirahat. Masing-masing shift bekerja selama 8 jam sebari dam lima han dalam

seminggu, dengan pengaturan waktu sebagai berikut




1. Shift1, jam 08.00 - 16.00

2. Shift I1, jam 16.00 — 24.00

3. Shift I, jara 24.00 - 08.00

Tiap shift mendapat dua kali libur setiap lima hari kerja, Setiap siklus (20 bari)
tipa shift mendapat libur delapan hari.

Tabel X.1 Jadwal Kerja Karvawan

Hori Ke ]
Kelompok

1 2 3 4 5 6 7
A H I 1 I 1 - |
B - I I 11 11 11 -
C 11 - - X 11k m n:
b m L $1 mn - - I 1

Keterangan :

A,B,C,D =Xelompokkerja Shift

1,2,3,4  =Harikeda

I, I, KX = Jam kerja shift

Waktu siklus =20 hari

b. Karyawan Nen AkGf
‘Karyawan non shift adalah karyawan yang tidak langsung menangani pabrk
yaity, direktur, kepala bagian, seksi-seksi dan bawahan yang ada di kantor atau
«lengan kata Jain bekerja untuk pabrik karena jelas pekerjaannya tidak kontinue.

‘Pembagian janm kerja karyawan non shift adalah :
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1. Hari Senin—Kamis :Jam 08.00 - 12.00 WITA
Jam 13.00 - 16.00 WITA
2. Hari Jumat : Jam 08.00 — 11.00 WITA
Jam 13.00 - 14.00 WITA
3. Hari Sabtu : Jam 08.00 - 12.00 WITA

4. Hari Minggu dan rari Besar.

6. Jaminan Sesia]l dan Kesejahteraan Karvawan

Untuk membuat suasana mantap, kepuasan kerja yang tinggi, maka harus
diperhatikan mengenai jaminan sosial dan kesejohteraan karyawannya.
Hal ini berupa ;
1. Tunjaopan
Para karyawan tetap dan bulanan disamping menerima gaji pokok juga
mendapatkan tunjangan berdasarkan jumiah keluarpa karyawan.
2. Fasiltas
Disediakan kendaraan antar jemput untuk karyawan de:ngan rute vang telah
ditentukan oleh perusabaan. Juga disediakan fasilitas kendaraan dinas berupa
kendaraan roda empat atau roda dua,
Fasilitas-fasilitas lain yang perlu diberikan adalah :
a. Asuransi Tenaga Kerja
Hal ini sangat perlu diperhatikan perusahaan dengan cam

menyediakan balai pengobatan di lokasi pabrik.

L]
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b. Perumahan
Dalam hal ini diatur sesuai dengan ketentuan yang berlaku dan
petunjuk dari Departemen Tenaga Kerja berdasarkan undang-lmdang.
pemerintah serfa untukmewujudkan sistem perburvhan Pancasila,
maka peruszhazn perlu mewujudkan jalur saran yang baik melalui
peraturan pemerintah tentang perburuhan.
3. Asuransi Tenaga Kerja

Setelah karyawan perusabaan tanpa kecuali diikutsertz;lkau dalam
Astek sesuai dengan peraturan pemerintah dan Departemen Tenaga Kesja.
Disamping itu segala macam kecelakaan dan pengobatan yaung diakibatkan
oleh pekrja ditanggung oleh perusahaan.

Demikian puola biaya pengangkutan dari tempat terjadinya
kecelakaan ke rumah korban atau rumah sakit ditanggung pernsahaan sesuai
dengan undang-undang perburuhan.

Untuk jumlah karyawan yang diperlukan. oleh pabrik asam
propanoat dilihat pada tabel X — 2, sedangkan susunan struktur organisasi

perusghaan dapat dilihat pada gambar X --1.




Struktur Oreanisasi Perusahaan Pabrik Asam Propanoat
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ANALISA EKONOMI

Untuk mengetahui sebuah pabrik yang direncanakan menguntungkan atau
tidak, maka perly dilakukan analisa ekonomi dari pabrik tersebut. Analisa ckonomi
dimaksudkan untuk memberikan gamharan apakah suatu pabrik yang dibuat cukup
Jeasible (layak) jika ditinjau dari sudut ekonomi,

Faktor-fakior yang ditinjau adalah :

1. Laju pengembalian modal (rate of return).
2. Waktu pengembalian modal (pay out tine,)
3. Titik impas (break eveni poiny).

4, Shut down point (SDP).

5. Interest rale of return (IRR).

Untuk menentukan faktor-faktor di atas terlebih dahule perlu diketahui ;
1. Total capital investment (TCI)

2. Total production cost (TPC)
a. Total capitpl investment

Total capital investment diartikan sebagai jumiah modal yang perlu untuk'

mendirikan suatu pabrik dan biaya untik menjalankan pabrik selama beberapa waktu

terteniu.




Total capital investment dibagi atas dua bagian, yaitu :

1. Fixed capital investment (FCI), yaitu modal yang diperlukan untuk mendirikan
suatu pabrik. Meliputi pembelian peralatan, pemasangan alat, dan fasilitas Tain
sehingga pabrik dapat beroperasi.

2. Working capital mvestment (WCI), yaitu modal yang diperiukan mtuk
“mcnjalankan pabrik yang telah siap untuk beroperasi dalam jangka waktu tertentu.

Karena keterbatasan data yang dibutubhkan untuk membuat analisa
ekonomi secara terinci {detail estemination), maka dalam perancangan ini digunakan
metode study estimate, yaitn metode di mana semuva mvestasi pabrik dihitmg
berdasarkan harga peralatan pabrik,

b, Total production cost (TPC)

Total production cost (total biaya produksi) terdiri dari :

1. Manufaciuring cost (biaya produksi)

Manufacturing cost  adalah biaya yang dikeluarkan oleh pabrik yang

berhubungan dengan operasi produksi dan peralatan proses yang terdiri dari :

a. Direct produktion cost {biaya produksi langsung), yaitu meliputi biaya
transportasi bahau bakiw, upah buruh, biaya supervisi langsung, perawatan dan
perbaikan, power, utilitas dan rayalties. -

b. Fixed charges (biaya tetap), yaitu biaya vang tetap dari {ahun ke tahun dan
tidak berubah dengan adanya perubahan laju produksi. Biaya tersebut meliputi

pajak, depresiast, asuransi dan bunga bank.
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c. Plant overhead cost (biaya tambahan pabrik), terdiri tiari pelayanan medis dan
kesehatah, tunjangan keselamatan, perawatan pabrik secara umum, keamanan
sosial, asuransi jiwa, pengepakan, fasilitas rekreasi, laboraturium dan fasilitas
penyimpanan.

2. General expense
General expense vaitu biaya-biaya umum yang dikelvarkan untuk menunjang
operasi pabrik, yang meliputi biaya administrasi, biaya pemasaran dan distribusi,
biaya penelitian dan pengembangan (research dan development) serta pajak
pendapatan,
¢. Analisa praofitability
Dalam analisa ini digunakan beberapa asumsi, yaitu umur pabrik 10 tahun
dengan kapasitas produksi masing-masing adalah :
1. tahun pertama 70 %
2. tabun kedua 80 %,
3. tahun ketiga sampai kesepuluh 100 %,
4. pajak pendapatan 35 % dari laba kotor.
a. Bregk event point
Break event point merupakan kondisi di mana pabrik beroperasi pada kapasitas '

tidak untung dan tidak rugi atau disebut tittk impas.




Cash flow

Pembuatan cash flow dimaksudkan untuk mengetahui sampai berapa lama
penghasilan suatu pabrik dapat menutupi investasi yang di tanam. Dan cash flow
dari pabrik yang direncanakan dapat dilibat pada lampiran - D.

Interest rate of return (IRR)

Didefinisikan sebagai beban discount yang mampu ditangpung olek sebuah
perusahaan sedemikian rupa sehingga commulative present value.

Shut down point (SDP)

Merupakan suatu kondisi dimana pabrik beroperasi dengan kapasitas produksi
tertentu mengalami penyusutan peralatan operasi sehingga perlu dikeluarkan
biaya untuk pemeliharaan.

Return of investment (ROI)

Return of investment atan laju pengembalian medal adalah perbandingan antara
vang yang diperoleh setiap tahun terhadap total investasi.

Berikut adalah hasil - hasil perhitungan analisa ekonomi yang diperoleh

pada Jampiran - D:

1

Lh
.

Total modal investasi (fotal capital investment) Rp. 327.151.448.406

2. Total biaya produksi (tetal praduction cost) Rp. 322.536.114.700
3.
4. Return an Invesment sebelum dan sesudash pajak masing-masing 36,07 % dan

Laba sebelnm pajak Rp98.338.885. 300 dan sesudah pajak Rp.63.920.275.445.

23,45%.
Pay out time sebelum dan sesudah pajak masing-masing 2,1 talun dan 2,9 tahun,

6. Break eveni point sebesar 45,54 %.

. Shut down point sebesar 24,45%.
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KESIMPULAN

Pra rancangan pabrik asam propanoat (C;H4O,) dar propilen dengan
kapasitas 18.500 ton/tahun ini direncanakan akan didirkan di daerah Bontang,
Kalimantan Timur.

Bentuk perusahaan adalah perseroan terbatas (PT) yang menggunixan sistem
struktur organisasi garis dan staf Diharapkan dengan sistem struktur organisasi
tersebut, aktifitas maupun operasional seorang bawaban dapat bertanggung jawab
kepada atasannya, sehingga koordinasi antara pimpinan (direktur) dengan karyawan
dapat tercipta dengan baik dan harmonis,

Pemilihan lokasi pabrik ini didasarkan pada pertimbangan beberapa aspek
kelayakan, antara lain : penyediaan bahan baku, pemasaran, tenaga kerja, sarana
utilitas dan lain-lain.

Dari perhitusgan analisa ekonomi diperoleh hasil-hasit sebagai berikut :

1. Menurut table 54 Aries dan Newton barga ROI minimum sebelum pajak unfuk
pabrik resiko rendah) dan 44% (untuk pabrik resiko tinggi). Untuk pabnk asam
propanoat ini, harga ROI sebelum dan sesudah pajak adalah 36,07% dan 23,45%.

2. Menurut tabel 55 Aries dan Newton batas maksimum pay out time (POT) adalah 5
talun untuk pabrik resiko rendah, dan 2 tahun untuk pabrik resiko tinggi. Harga
POT untuk pabrik ini adalah 2,1 tahun sebelum pajak dan 2,9 tahun sesudah pajak.

X -1




Xl - 2

3. Harpa discounted cash flow (DCF) pabrik ini terhitung 38,63%, sedangkan tinpkat
suku bunga rata-rata di bank saat ini berkisar 15 - 16% pertahun, baik untuk sektor
perdagangan, industri maupun kredit investasi, demikian pula untuk tingkat suku
bunga deposito rata-rata yang dikeluarkan bank.

4. Break event point (BEP) untuk pabrik i adalah 45,54%, sedangkan saat ini bank
akan memberikan pinjaman kredit bila BEP tidak melebihi dari 60% (Menurut data
kelayakan bank). .

Dari semua hasil pechitungan dan data keterangan di atas, maka dapat
disimpulkan bahwa pra rancangan pabrik asam propagoat i cukup layak untuk
didirikan, dan sangat menarik bagi pemilik modal (investor) yang akan menanamkan

modalnya untuk dilanjutkan ketahap perancangan yang Iebih mendetail.




DAFTAR PUSTAKA

Aries, R.S, and Newton, R.D.,1955, ¢ Chenical Engineering Cost Estimation” pp
1-15, 199-210.

Anderson, L..B. and Wenzel, 1..A., 1961, ¥ Intraduction to chemical Eugineering”,
Internasional Student Edition, pp 195 — 204, Kogakusha, Ltd, Tokyo.

Badger, and Banchero, 1975, “Infraduction to Chemical Engineering”, Mc. Graw
Hill Book Co., New York.

Brownell, L.E, and Young, E.H., 1959, “Process Equipment Dzsign™, john Willey
and Sons Inc.,, New York.

Brown, G.G., 1961, “Unit Operation” Modern Asia Edition, Charles E. Tutle Co.,
Tokyo.

Faith, W.L., D. B. Keyes and R.L, Clark., 1969, “Industrial Chemistry”, second
Edition, Mc. Graw Hifl Book Co., New York.

Foust, A.S., 19608, “Principles Qf Unit Operation” , Second Edition, john Willey
and Sons Inc., New York.

Hesse, ILC., 1957, “Process Equipment Design” , John Willey and Sons Inc., New
York,

Kern, D.Q.,1958, “Process Heat Transfer”, Mec.Graw Hill, Fogukhusa Ltd.,
Japan.

Kirk Qthmer, “Encyclopedia chemical of teclhinology” , Vol. §, Fourth edition.

Mc. Cabe, Warren, L.and Smith, J.C, 1976, “Unit Operation Of .

ChemicalEngineering”, third Edition, Mc, Graw Hill, Kogakusha Lid.,
Tokyo.

Max. S. Peters, 1991, “Plant Design and Econemics for chemical Engineering”,
- Mec. Graw Hill Book Co., New York

Perry, RH., 1984, “Chemical Enginecring Handbook *, Sixth Edition, Mc. Graw
Hill Kogakusha Ltd., Japan.




|

R.P., Lapina, P.E., “Process Compressor Technology”, Vo! 1.

Smith, J.M., Van Ness, H.C., 1975, “Infroduction To Chemical Engineering
Thermodynamics™, Third Edition, Mc¢, Graw Hill Beox Co., New York,

Trayball, R.E., 1955, “Mass Transfer Operation®, second Edition, Mc. Graw Hill
Kogakhusa Book Company, Inc., New York.

Vilbrant, F.C., and Dryden, C.E., 1959, “Chemical engineering plant Design”,
Fourth Edition, Mc. Graw Hill Book Kegakhusa, Tokyo.

Walas, SM., 1988, “Chemical Process Egquipment Selection and Design™,
Butterworth Publishers.







Lampiran—A
Perhitungan Neraca Massa
Basis operasi : 1 jam
Pabrik asam propanoat (C:;H03) beropérasi dengan kapasitas produksi 18.500

ton/tahun dengan waktu operasi 300 hari/tahun.
Rate produksi :

= 18.500ton [ tahun x [hari . 1000 kg
1 tahun 300 hari 24 jam 1ton

2569,4444 kpfiam

1. Reaktor TIR—- 01

CHg ———» C;H4,0
) R - 01 " o,
0; > H,0
1. Kondisi operasi reaktor R — 01 :
a. Suhu : 320°C ;
b. Tekanan : 1,8 atm
c. Iase T gas
d. Konversi  :88%

2. Komposisi bahan baku :
a. Propilen (% berat)

Cslg : 99%

Cs;Hg 1%
b. Udara (% berat)

0; : 21 %

N2 : 79%
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3. Perhitungan :
Basis : 100 kg umpan campuran C3Hg masuk reaktor.,
Reaksi yang terjadi pada reaktor :
L GHe+ 0 —38%45 CHO + HO
2. CHs+ 4% 0, 12% o 3C0O, + 3H,0
3. GHy+ 50, _100%_ 3CO: + 4H:0

Komposisi gas propilena masuk reaktor R — 01 :
CiHeg = 099x100 = 99kg = 2,3571 kegmol
CsHg = 0,00x100 = ILkg = 0,0227 kemol

Reaksi 1.

CsHs + O — 8%, CiHO + Hi0O
C;Hg bereaksi = 0,88 x 2,3571 = 2,0743 kgmol = 87,1200 kg
O, bereakst = I/l x 2,0743 = 2,0743 kgmol = 66,3771 kg
CsHgO terbentuk = 1/1 x 2,0743 = 2,0743 kgmol = 116,1600 kg
H.0 terbentuk = 1/l x 2,0743 = 2,0743 kgmol = 373371 kg
Reaksi 2.

Cillg +4 %0, —12% o 300, + 38,0
CsH; bereaksi = 0,12 x 2,3571 = 0,2828 kgmol = 11,8800 kg
Oz bereaksi =4% x 02828 = [ 2729 kgmol = 40,7314 kg
CO; terbentuk = 3/1 x 0,2828 = 0,8486 kgmol = 37,3371 kg

H.O terbentuk

3/1 x 2,0743 = 0,8486 kgmol = 15,2743 kg

Reaksi 3,

Cile +50;, —199%, 300, + 45,0
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C;Hs bercaksi = 0,0227 kgmol

O, bereaksi =35 x 0,0227 = 0,1136 kgmol = 3,6364 kg
CO; terbentuk =3 x 00227 = 0,0682 kgmol = 3 kg
H:0O terbentuk =4 x 0,0227 = 0,0909 kgmot = 1,6364 kg

Dari hasil perhitungan di atas di ketahui :

CsH; bereaksi = C3Hs reaksi (1) + CsHsreaksi (2)
= §7,1200 + 11,8800
= 99 kg

C:Ha T=1 kg

O, bereaksi = Qp reaksi(l) + O;reaksi (2) + O, reaksi (3)

= 66,3771 + 40,7314 + 3,6364
= 110,7449 kg

H:0 terbentuk = H,0reaksi (1) + H2O reaksi (2) + HzO reaksi (3)
= 37,2371 + 15,2743 + 1,6364
= 54,2478 kg
CO, terbentuk = €O, reaksi (2) + CO; reaksi (3)
= 37,3371 +3 o' 4
= 40,3371 kg
C;H4O terbentuk 116,1600 kg
Digunakan udara masuk reaktor 5 % berlebih sehingga komposisi udara masuk
reaktorR 01 :

1

O, = == x O, bereaksi

= o0 * 3.4608kgmol .= 3,6338 kgmol = 116,2828 kg
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N, Y 3,6338 kgmol! = 13,6701 kgmol = 382,7622 kg
0O, sisa = 116,2828 - 110,7449
55379 kg '
Tabel A —1 Neraca Massa Total { R—01
Komponen Masuk ; kg Keluar ; kg
CsHs 99 i
CsHg i -
0 116,2828 5,5379
Na 3827622 382,,7622
CsH40 - 116,1600
CO, - 40,3371
H0O - 54,2478
Total 599,0450 599,0450
2. Reaktor ITR—-(2
R-01 )
R-02 » CHLO;
Udara >
Di ketahui -
a. Kondisi operasi reaktor R—02:

1. Suhu 1280 °C

2, Tekanan : 1,5 atm

3. Fase ¢ pas

4, Konversi : 80 %




b. Komposisi material masuk reaktor R ~ 02 berasal dari produk kefuar reaktor

R-01.

. Komponen Kg Kgmol
0, 5,5379 0,1731
Na 382,7622 13,6701
H.0 54,2478 3,0138
COa 40,3371 0,9157
G:H,0 116,1600 2,0743
Total 599,0450 19,8'4 -

Reaksi yang terjadi pada reaktor :

C:HiO + 20, 2 70

C;HsO bereaksi =

C3H4O sisa
O, bereaksi

C;H40; terbentuk
0O, yang dibutuhkan

80% C3H10s

0,80 x 2,0743 = 1,6594 kgmol = 92,9280 kg
116,1600 - 92,9280 = 23,2320 kg

2 x 1,6594 = 0,8297 kgmol = 26,5509 kg
171 x 1,6594 = 1,6594 kgmo! = 119,478% kg

= 26,5509 - 5,5379 = 21,0130 kg = 0,6566 kgmol

Digunakan udara masuk reaktor R — 02 5 % berlebih sehingga komposisi udara

masuk :
Oz

N>

0O, sisa kelvar reaktor =

105
— 100

a9
21

X 0,6566 = 0,6895 kgmol = 22,0636 kg
x 0,6895 = 25938 kgmol = 72,6262 kg
O; masuk ~ O, yang dibutuhkan

22,0636 — 21,0130
1,0506 kg
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Tabel A —2. Neraca Massa Total Reaktor R —- 02

Komponen Masuk ; kg Keluar ; kg

0, 27,6015 1,0506

N: 4553884 455,3884
H.0 54,2478 54,2478
CO, 40,3371 40,3371 |
C;H0 116,1600 23,2320
C;:H/.0; : - 119,4789
Total 693,7348 693,7348

3. Absorber AB—01
(b Gas keluar (¥a)

P

Gas masuk (Y1}

Diketahui :
Kondisi operasi absorber :

1. Suhu

T =60°C

[

\__/

§——— Absorben masuk (X5)

v by Liguid keluar (X;)




2. Tekanan

P = 101 kPa = 1 atm

760 mmHg

Lamp A -7

Komposisi matenal masuk absorber berasal dan produk gas keluar reaktor R — 02

dengan komposisi sebagai berikut

Komponen Kg K gmol Fraksimol
0, 1,0506 0,0328 0,0015
CO:; 40,3371 0,9167 0,0411
N, 455,3884 16,2639 0,7293
H,0 54,2478 3,0138 RELYS iy
CiH0 23,2320 0,4149 0,0186 'f:\»m
CsH40, 119,4789 1,6594 07440 - *“7
Total 639,7348 22,3015 1,0000° e /
N e

Pada absorber CiH:O dan

C;Hs0;

" -

dalam campuran gas diserap dengan

menggunakan air. Direncanakan C;H:O dan C;H4O; yang terabsorbsi masing-
masing sebesar 99,9 % mol dan sisanya terikut dalam aliran gas keluar absorber.
Total gas masuk absorter GI = 22, 3015 kgmol

Fraksimol C;H4O + C3HsO; dalam gas masuk (y;) :

04149 + 16594
22,3015

Yy =

If

2.0743
22,3015
= 0,0930

Ratio fraksimol C;HsO + C;H:O, dalam gas masuk (Y)) :

= Y1
M -3

0,0930 = 0,1025

1 -0,0930
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C;H,0 terabsorbsi . =0,999 x'0,4149 kgmof =0,4144 kgmol = 23,2088 kg
CsH4O dalam gas keluar, =0,4149 - 0,4144 =0,0005 kgmot = 0,0232 kg
C:H,40; terabsorbsi = 0,999 x 1,6594=1,6578 kgmol=119,35%4 kg
C3H40z dalam gas keluar = 1,6594 — 1,6578 = 0,0016 kgmol =0,1195 kg

Total gas terabsorbsi = 0,144+ 16578 = 2,0722 kgmol

Total gas keluvar absorber = 22,3015 -2,0722 = 20,2293 kgmol
Fraksimo! C3H,0 + C3H4O; dalam gas keluar (y1) :
0,0005 + 0,0016

|
Y = “ }

- '20,2293

m

0,0001
Ratio fraksimol C3HsO+ C;H40; dalam gas keluar (Y2)

]
1=y

Yz k=

0,0001
T— 0,000

= 00,0001
Perhitungan kebutuhan H>O penyerap.

Data kesetimbangan

Perhitungan berdasarkan hukum gas ideal dan larutan ideal ‘
*
Hukum Roult P. =PuLxi
*
Hukum Dalton vi = P -
P operasi
P;
= " x X
Dimana :

yi;xi = fraksimo! komponen i dalam fase uap dan fase cair
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-

Persamaan garis operasi absorber : (per. 8.9 Treyball hal. 284)
Gs (Y1— Y2) = Ls mimimum (X, ~ X5)
Dimana Gs = kecepatan aliran gas bebas C;H/O-+ C3H40;
Gs = 22,3015 (1 -0,0930) :
= 20,2275 kgmol
H;O penyerap masuk absorber tidak mengandung C;H4O dan C3H,01 sehingga
X2=0

Sehingga jumlah H,0 penyerap mimimum :

Yi-Y;
Ls mimimum = Gs [|———
Xy =-Xa
0,1025 - 0,0001]
= 20,2775
0,0781 -0 J

= 26,5207 kgmol = 477,3726 kg

ditetapkan Ls operasi = 1,2. Ls mimimum '

= 1,2 x 4773726

= 572,8471 kg
Jadi jumiah H,O penyerap yang digunakan = 572,8471 kg
Perhitungan HO  yang terkondensasi dalam aliran gas masuk selama proses
penyerapan. ]
Diketahui tekanan vap H,0O pada suhu 60° C, Pi H-O = 148,3944 mmHg

1,0 terkondisi = Pi ;‘fo x kemol HO gas
148.3944 mmHg
= 760 mmHg x 3,0138 kgmol

LS

= p,,5885kgipol = 10,5930 kg
H>O dalam aliran ggstheltfar top absorber
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= HaO gas masuk - H>O terkondisi

= 342478 - 10,5330

= 43,6548 kg :
selingga total HaO liguid keluar bottom absorber

= H40 penyerap + H20 terkondist

= 572,8471 + 10,5930 f

= 5834401 kg '

Tabel A - 3. Neraca Massa Total Absorber AR — 01

Masuk (k) Keluar (kg)
Komponen Gas Liquid Gas Liguid

O, 1.0506 - 1,0506 .
CQOa 40,3371 - 40,3371 -
Nz 455,3884 - | 4553884 -
H;0 54,2478 572,8471 43,6548 583,4401
C:H,0 232320 - 0,0232 232088
CsH,0s 1 ]9,11‘-789 - 0,1195 119.35%4
639,7348 5728471 | 540,5736 726,0083

Total 1266,5819 1266,5819




4. Distilasi

D-01

Lamp A-12

Condensor

1Reboiler

> B

Komposist umpan masuk kolom distilasi berasal dan produk liquid keluar bottom
absorber dengan komposisi sebagai bertkut : .

Komponen Kg Kgmol Fraksimol
H,O 583,4401 32,4133 0,9399
CsHO 23,2088 0,4144 0,0120
GH4O2 119,3594 1,6578 0,0481
Tolal 726,00883 34,4855 1,0000

Kolom distilasi dioperasikan pada tekana I atm (760 mmilg) dan umpan masuk
kolom pada kondisi liquid jenuh (bubble poinf). Penentuan bubble point umpan
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dilakukan dengan metode trial dan ervor terhadap suhu. Hasil trial suhu dinyatakan

memenuhi jika jumlah komposisi cairan uapnya sama dengan satu.

2y

x.K=10

I. Penentuan bubble point wmpan distilasi

Diketahui data konstanta Antoine komponen

(appendix ID Sherwood &

Praustniz).
Komponen Konstanta Antoine Titik Didih
A B C (°.C)
H0 18,3036 381644 -46,13 100
C:HO 15,9057 2606,53 -45,15 52,5
C:H40; 16,5617 3319,18 -80,15 140,8
Tekanan nap komponen dihitung dengan persamaan Antoine :
Lu Pi = A- CET ............................ @)
Dimana :
Pi = tekanan uap mumni komponen I; mmHg
A = B = C = konstanta Anotoine
T = Suhu;°K
Trial bubble point umpan
T = 373,2433 ° K = 100,2433
Pt= 1latm = 760 mmHg
Komponen x; fraksimol Pi;mmHg Ki=Pi/Pt y=x.Ki
H:0 0,9399 756,7817 0,9958 0,9316
CiHiO 0,0120 2853,0420 3,7540 0,0484
C3Hi0a 0,0481 295,0363 0,3882 0,0200
Total 1,0000 1,0000
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2. Penentuan komposisi distilat dan bottom
Komposisi distilat dan bottom dihitung dengan menggunakan metode “short cut®.

Ditetapkan :

Komponen Zight key (kunci ringan) -+ LK = H,0

Komponen heavy key (kunci berat) HK = GH40;
Direncanakan produk distilat mengandung 99,99 % H;O dan produk bottom
mengandung 99,99 % CsH40:,
Perhitungan metode short-cut dengan membuat plot antara log (D/B) dengan log
o (Van Winkle hal 303), '

Dimana : o {derajat volatilitas) dihitung dengan persamaan .:.
o =7 T R R A ——— § 3)

Maka derajat volatilitas masing-masing komponen ;

7540
a0 = -l L ko 96702 log o = 0,9854
KC3H40; 0,3882
KC:HO 10,9985
a0 = XCHo s il 2,56?0 log @ = 0,4091
KCHO 0,3882
o H,0 = P40, = ——— = 10 loga =0
KCsH,0; 0,3882
Light key H,0.
Distilasi (D) =0,9999 x 32,4133 kgmol = 32,4101 kgmol = 583,3818kg
Bottom (B) =32 4133 - 32,4101 kgmol = 0,0032 kgmol = 0,0583 kg
(H,0) b 324100
Log —~——— = log ——— = 4,0055

- (H0)B 0,0032




(C3HsO)p

= 31385 x 10" 4}

0

I}

3,1385 x 10
(C:H;0);

3,1385x 10

0,4144 kgmol

3,1385 x 10"

1,3204 x 10""kgmol

seluruhnya terdistribust dalam produk distilat.
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karena jumlah C3H3O dalam produk bottom sangat kecil, maka dianggap C;H;O

Tabel A—3. Nerpca Massa Total Absorber AB — 01

Masuk Keluar ; Kg
Komponen Xg Distilat Bottom
CH,O 23,2088 23,2088 -
H:0 583,4401 583,3818 0,0583
CiHL0; 119,3594 0,0144 119,3450
Total 726,0083 606,6050 1194033
726,0083 ‘




LARIpITER
Periitumgan Neraes [Panas
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Perhitungan Neraca Panas

125%

:1jam

Suhu referensi
Basis operasi
1. Vaporizer V—01
: menguapkan cairan propilen yang dialitkan dari {angki bahan baku
Steam T=350°C

Fungsi

MP -01

— R0
T=30"C —F T=508413°C

Kondensa steam ‘
T = 350°C

Pada vaporizer V — 01 ini, cairan propilen diuapkan pada.kondisi bubble point dan
uap propilen kehuar vaporizer V01 pada kondisi dew point

Diketahui tekanan operasi Pt =20 atm = 15200 mmHg.

1. Menentukan kondisi operasi pada Vaporizer V- 01

a. Bubble point vaporizer
Trial T = 323,8272 °K = 50,8272° C

Komponen Kg Kgmol Fraksimol | Pi:mmHg | Ki=PiPt | y=xKi
CsHg 2130,3832 | 50,7234 0,9904 15223,3362 | 1,0015 0,9919
CsHa 21,5190 0,4891 0,0096 12792,4830 0,8416 0,6081
Total 21519022 51,2125 1,0000 1,0000




b. Dew point vaporizer
Trial T=2323,8423 °’K=150,8413°C

Lamp. B -

Komponen | vy, fraksimo! | Pl mmHg Ki = Pi/Pt X =vy/Ki
Cs;Hs 0,9904 152277266 1,0018 0,9886
CsHg 0,0096 12796,2796 0,8419 0,0114
total 1,0000 1,0000

Trial dew point dinyatakan memenuhi jika diperoleh Zy = 1,0

2. Perhitungan negara panas pada vaporizer V - 01

a. Panas sensibel liguid masuk vaporizer V—-01 ; Q;

30K

QC:H, = mo,ssszJ g°g),am6+1,158:'sx10'31r~1 6,82x10°T%+ 44,07 x 1071%)dT
= 6959,8383 kkal

303°K
QC:Hs = 21,5190 J E'_5(0,332'5+2,332x10'3'r-13,3ts;:1 0'T2+30,16x 1071°)dT

= 69,4399 kkal
Total panas sensibel liquid masuk vaporizer V-01 :
Q = QCHs+Q C;Hs

= 6959,8383 + 69,4399

= 7029,2782 kkal

b. Panas sensibel liguid pada bubble point ; Q2

32382712

QCH; = 2130,3832,[ (0,4706+1,683x10°1-16,82x105T2+44,07x 10°T°)dT
298°K

= 3187,4444 kkal

323,8272°K .
QC:Hy = 21,5190 #0,332&2,332):10‘3'1'-16,82x1 0°T2430,16x 10°T3)dT
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= 374,2930 kkal
Total panas sensibel liguid pada bubble point ;
Q2 = QCH+ Q GHg
= 31874444+ 3742930
= 38548,7374 kkal )
c. Panas laten penguapan pada bubble point ; Qs
Q =n.AHy
Dimana: n = kgmol komponen teruapkan

AHy = entalpi penguapan komponen ; kkal/kpmiol

AHy dihitung dengan menggunakan pers, Watson (pers. 4-8 Smith-Van
Ness hal, 116).

AHy 1-Tr;
o - —
]~ Tl'l -
dimana AH; = panas [aten penguapan pada suhu yang diketahui ; Btu/1b
AH, = panas laten penguapan pada suhu terhitung ; Btw/Ib
Trz = suhu reduce pada suhu terhitung

Try = subu reduce pada suhu yang diketahui
Data-data yang diketahui (Appendix D Sherwood & Proustnit).

Komponen T:i;°F &H, ; Btw/1b. Tc;°F
CsHg -54,04 188,7385 197.6
CsHe -43,78 183,7193 206,24
Maka entalpi kondensasi komponen pada suhu 50,8413 °C = 123,5 ®adalah:
2. G T -54,04 + 460
n = = = 0,6173
Te 197.6 + 460
T, 1235 +460
T2 = = = (,8873

Te 197,6 + 460




038

' 1 —Tl'z
= AH, j————
i -TI'|

AH,
0,38
1-0,8873
= 188,7385 |~
1-0,617
= 118,6056 Btu/1b= 65,8339 kkal/kg
QGCiH, = 2303,1189 kg x 65,9343 kkal/kg
= 151854,5222 kkal
b. CsHs T, -43,78 + 460
Tn =~ = = 0,6247
Te 206,24 + 460
Tz 123,5 + 460
Tr, = — = = 0,8758
Te 206,24 + 460
1-Ir; 038
AHz = ﬁHl 3
1~ Tl']
1-0,8758
= 183,7193 e
1-0,6247
= 120,6861 Btw/Ib = 66,9888 kkalkg:
Q CsHs = 21,5190 kg x 66,9888 kkalkg
= 1441,5320 kkal
Total panas laten penguapan :
Qs = QCiHs + QCsHls
= 140251,4346 + 1441,5320
= 141692,9666 kkal

c. Panas sensibel uap keluar vaporizer V— 1 pada dew point ; Q4

Lamp.B- 4
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21303832 TRMK
QGCHy = ——— f(0,68+56,8x10'3T-2s,5x10ﬁ2+ 5,6x 0°T°)dT
42 298K
= 20364,6253 kkal
3238413 °K
21,5190
QGCiHg = mmmmemee f(.o,ss+69,9x10*3T—32,9x1o*ﬁ- 6,54x 0°T°)dT
44 208K
= 229,6093 kkal

Total panas sensibel keluar varorizer V-01:
Q¢ = QC3Hs+ Q CsHg
= 20364,6253 +229,6093
= 20864,2346 kkal
d. Beban panas pada vaporizer V—01 ; Qs
a. Preheating ; Qp
Qo =Q-Q
= 38548,7374 — 7029,2782
= 31519,2346 kkal
b. Vaporizing ; Qv
Qv = Q+Qy
141692,9666 + 20864,2346
= 162557,2012 kkal
Total beban panas vaporizer V--01 :
Qs =Qp+ Qv
31519,4592 + ]6255?,2012‘
194076,6604 kkal
sebagai pemanas pada vaporizer V — 01 digunakan saturated steam pada suhu 350 °C
dan tekanan 16535,1 kPa. ’




Dari tabel saturated steam (Smith — Van Ness edisi 4 hal.579) didapat entalpi
penguapan steam AHy 214,1255 kkalkp.

Jumiali steam yang dibutuhkan :

Qs
AHy

m =

194076,6604 Kkal

| 214,1255 kkal

= 906,3687 ke

Tabe} B = 1. Neraca Panas Total Vaporizer V -Gl

lamp.B- 6

Komponen Masuk ; kkal Keluar ; kkal
QGCsBs 6959,8383 20634,6253
Q CsHg 69,4399 229,6093
Qpreheting . 38548,7374
Q vaporizer | - 141692,9666
Steam pemanas 194076,6604 -
Total 201105,9386 201105,9386
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2, ExpanderE - 01
Fungsi : mepuruckan fekanan gas propilen keluar dari vaporizer V ~ 01 dari 20 atm

menjadi 2,5 afm,

-----

Data-data diketahui :

7P
1. Suvhu gas masuk expander € — 01 50,8413 C/

2, Tekanan gas masuk Py = 20atm = 20,2655 bar

3. Tekanan gas masuk P, = 2,5atm=2,533 bar

4. Laju alir masuk expander E - 01 : Yo

Komponen Kgfjam Kgmol X; fraksi mol

CsHg 2130,3832 50,7234 0,9904
CsHs 21,5190 0,4891 0,0096
Total 2151,9022 51,2125 ( 1,0000

Berat molekul campuran BM = L (BMix X))

= (x C3Hs . BM GsHg) + (x C3Hs . BM C3Hs)

= (0,9904 x 42) + (0,0096 x 44)
= 42,0190 kg/kgmol
Densitas campuran gas pada kondisi T = 50,8413 °C dan tekanan 20 atm :
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BM T, P,
p = X—X
vV T P
42,0190 kg/mol 273°K 20 atm
= x x
224136 m¥kgmol  323,8413°K  Tatm

= 31,6080 kg/m’
Tenaga dari gas digunakan untuk recovery turbin :
gxmx{P;—-P2)

W = ; (Ulrich, pers . 4 — 19 hal. 93)

Dimana & = efisiensi intrinsik
m = lajuair massa ; kg/detik
P, = tekanan gas masuk ; bar
P> = tekanan gas keluar ; bar
p = densitas ; kg/m’
ws = brake power
diambil efisiensi = 55%

0,55 x 0,5978 kg/det x (20,2655 — 2,5332) bar x 10° joule/bar.m’

ws = =
31,6080 kg/m®

= 18445,0275 joule/detik
suhu keluar expander dihitung dari neraca energi sistem adiabatis :
m{fh-H) = ws =m .Cp .(TH~T)

ws
(T-T2) = mxc

18445,0275

T 51,2125kemolfjam x 15,7658kkal/kgmol ® K x 3600det/jam x 4,1833 x 107joule/kkal

=152.107°°X
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Jadi gas mengalami penurunan suhu sebesar 1,52.10 K . Karena penurunan suhu
sangat kecil maka dianggap tidak terjadi perubahan suhu {tetap).
3. Mix Point MP - 01

-

T=30°C
4®) >3 1. atiran udara pengoksidasi pada R — 01
T=. ... .. oC 2, aliran vap propilen dari V - 01
3. aliran campuran
2
T=50,8413°C

a. Panas yang dibawa udara pada aliran | ; Q,

_ 25022921 K

Q0: 33 |} (6,22+2,71x10°°T-0,37x10°1%+0,22x 10°T°)dT
208°K
= 2734,9165 kkal
82366682 %% ,
QNp= — o { (7,07+1,32x1077-3 31x10°T* -1,26 x 10°T°)dT

28 208K

= 10204,7141 kkal
Total panas yang dibawa pengoksidasi :
QG =QQ:+QN;
2734,9165 + 10204,7141
12939,6306 kkal

i

b. Panas yang dibawa uap propilen pada aliran 2 : Qa = panas keluar vaporizer
V-01
Q; = 20864,2346 kkal

¢. Panas pada aliran campuran ; Qs:
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QG =Q+Q
= 12939,6306 -+ 20864,2346
= 33803,8652 kkal
Sulit pada aliran campuran dibitung dengan metode Trial and error. Hasil
perhitmyan Triol didapat pada suln T = 35,0026 °C = 3080026 “K
25022021 PR

QQy = — f (6,2242,71x10°T-0,37x10°T* 40,22 x 107T)dT
293 °K

3476,0021 kkal

i

8236,6682 3080026
28 I (7,07+1,32x10°T-3,31x10°°T% -1,26 x 10°°T%)dT
253°K
= 20417,2379 kkal
308,0026 °K

f (0,68+56,8x10°T-25,6x10°T> -5,6 x 10°T°)dT
42 298K

QN =

2130,3832

- =

7823,7394 Ikal |

21,5100 208L026°K

QCHly =— f (0,68+56,8x10"T-25,6x10°T% -5,6 x 10°THAT
298 °K ;

= 86,8858 kkal

maka Q; = Q Q2 + Q QN; + Q C3Hs -+ Q CyHg .
= 5476,0021 + 20417,2375 + 7823,7394 + 86,3868
= 33803 8652 kkal
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4, Heat Exchar_:,égr HE - 01
f

Fungsi : Menaikkan suliu umpan Reaktor R —~ 01 dari aliran MP - 01 dan
menurunkan suhu produk reékt?r R — 02 sebelum masuk absorber AB-
01. '
R-02
Ti=280"K
MP-01 H=0l

T =35,0026 °Cc ———» HE-‘iﬂl o

AB-0} !
T=60°C lr

a. Panas umpan Reakior R ~ 01 dari MP — 01 masuk heat exchanger HE — 01; H-01
Panas yang dibawa umpan reaktor R — 01 dari MP - 01 .
Qu = 33803,8652 Kkal |
b. Panas produk reaktor R - 02 masuk feat exchanger HE — 01 ; Q> = panas produk
keluar reaktor R - 02, i
Q;=1088126,9774 kkal ;
¢, Panas produk reaktor R — 02 keluar freat fexchanger HE - 01 ; Q; = panas produk
teaktor R — 02 masuk absorber AB ~ 01
" Qy= 140149,1686 kkal
d. Panas umpan reaktor R — 01 keluar heat exchanger HE—01 ; Qs
Q+Q = Q:+Q 1
QG = (@Q@+Q)-Q |
= (33803,856 + 1088126,9774> — 140149,1686
+ = 981781,6740 kkal i

1
|
I

|
f
r
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Suhu umpan reaktor R ~ 01 keluar fieat c]{rchanger dihitung dengan metode tria/

t
and error. Hasil perhitungan frial didapat pada suhu T = 5332734 ® K =
260,2734°C.

QO;

QN

Q Gl

QCsHg

-

| (6,22+2,718x10"T-0,37x10°°T* -0,22 x 10°TH)dT
208°K

2502,2921  SB24K

32

= 122552,6072 kkal |
3

I

8236,6682

2130,3832

21,5190

5332743 *K |

I (7,07 - 1,3‘3\10‘1['1'-1- 3,31x10°7% + 1,26 x 109THdT
28 298°K

|
|

552372,6243 kkal .'

5332743 K

I (6,68 + 56 suo 3T-2s 6x10°T2 + 5,6 x 10°T)dT
42 298 °K

273939,8987 kkal
1
5332743 °K

,[ (-0,58 + 69, 9x]0 3T-32,9x10°°T% + 6,54 x 107T)dT
44 208°K

= 3116,5438 kkal .
maka Qs = QQ2+QN2+QC2H5+QC1H3

= 152552,6072 + 552372,6330 + ;73939,898? + 3116,5438

= 081781,6740 kkal j

l




——— s

f
}
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Tabel B . 2. Neraca Panas Total Heat Exchanger HE — 01

Komponen Masuk ; kkal | Kelnar ; kkal
Umpan R-01 Produk R-02 Umpan R-01 Produk R-02
Q0: 5476,0021 131 2;55;72 152552,6072 173,7634
QN 204172379 | 626483,3793 | 552372,6243 85055,6588
QCafs 7823,7349 | -] 773939,8987 -
Q CsHy 86,8858 - 3116,5438 -
QCO; -1 50518,5360 - 6272,5344
QH:0 -1 138471,5253 - 18608,3602
Q C.H,0 - 54993,32131 - 5814,,8371
Q CoH40; = 216347,65:65 - 242239147
Total 33803,8652 | 1088) 26,97"74 081781,6740 140149,1686
1121930,8426

1121930,8426 !




5. Heater 11 — 01
Fungsi : menalkkan sult umpan reaktor R — 01 yang kelvar dari hieat exchanger
HE - 01.
; Steam T:350°C

l ‘
i
I

HE-01 R-01
T=2602734°C » H-01 > r=320°C
'l
|
| |
Kondensat Steam |
T=350°C '

!
a. Panas sensibel gas masuk heater H - 01; Q, = Panas sensii:uelI gas umpan

reaktor R-01 keluar ficat exchanger HE -~ 01.
ol
Qi1 =981781,6827 kkal ' ]

b. Panas sensibel gas keluar fieater H ~ 01 ; Q. = Panas sensibel{gas masuk
reaktor R —-01. L !

593 *K

I (6,68 + 56,8x10T-28,6x10°T% + 5,6 x 10°T°)dT
42 298°K ’
rJ

2130,3832
QGHe =

= 308996,7591 kkal

21,5100 #7K \
m I (0,58 + 69,9x10°T-32,9x10°T% + 6,54 x 10‘F"T’)d1‘

298°K

QC3Hsz=

= 3525,1937 kkal

25022021 K g

. : |
Q0; = = I (6,2242,718x10°T-0,37x10°T% -0,22 x 10‘%3"3:11‘
29R°K

= 169079,3286 kkal




82366682 ¥

28 298°K

= 6108613330 kial
Q. = 10924626144 kkal

¢. Panas yang dibutulkan dari pemanas ; Qs :

G=Q-Q

= 110680,9314 kkal

I (7,07 - 1,32x107T+ 3 3110512 + 1,26 x 10°°1)dT

1092462,6144 kkal - 981781,6827 kkal

Lamp. B - 15
|

!

scbagai pemanas digunakan saturated steam pada suhu 350° C dan tekanan 195351
kPa. Dari tabel saturated steam (Smith — Van Ness edisi 4 hal, 579)
didapat entalpi penguapan steam AHy=214,1255 kkalikg,

Qs
AHy
110680,9313 kkal

= =5
214,1255 kkalkg 168975 ke

Tabel B . 3. Neraca Panas Tatal Heafer HE — 01

Kowmponen Masuk ; kkal Keluvar ; kkal
Q0; 152552,6072 169079,3286
QN; 552372,6243 610861,3330

Q CHg 273939,8987 308996,7591
Q CsH; 3116,5438 3525,1937

Q Pemanas 110680,9314 -

Total f 092462,6144 1092462,6144

i




6. Reaktor R - 01
Fungsi : Tempat berlangsungnya reaksi pembentukan acrofein (C;Hs0) |
gl

HE - 02
% T:320°C |
|

N

Alr
T:30°C
Ail‘ |
T:50°C —-1 "

|
|

!
-
T:320°C i

Resktor R — 01 dioperasikan pada kondist isotermis(suhu konstan) pada TIl 320°C=
593 °K | '
a. Panas sensibel gas masuk reaktor R — 01 ; Q, = panas sensibel gas keluar
H-01. g
Qi = 1092462,6144 kkal |

21303832 7 % . |
e f (0,68 + 56,8x107°T-28,6x10°T2 + 5,6 x 10°T)dT

QGCHg=
42 258°K ;
i
= 308996,7591 Kkal :
21,5190 503 *K Lo
QG = ——— f (-0,58 +69,9x10°T-32,9x10°°T% + 6,54 x 167 THdT
LTS 1;
= 3525,1937 kkal
., !
25022921 %K ' .
Q0 =—F— | (622 +2,11x10°T-037x10°T - 0.22 % IOT)dT‘

298K |
|
: |

i . W




= 169079,3286 kkal |l
593 *K |

8236,6682 |
e f (7,07 - 1,32x10°T+3,31x10°T - 1,26 x 10°TH)dT

N.
QN: 28 208°K

= 610861,3330 kkal |
Total panas sensibel pas masuk reaktor : ‘1.
Q= QGCHs+ QCHz + QO +QN; |
= 3(8996,7591 + 3525,1937 + 169079,3286 + 61081,3330 kkal |
= 1092462,6144 kkal
b. Panas Reaksi; Qg
Reaksi yang terjadi dalam reakior : 1
1. GHgm+ CiHg ——» CiHaOpy+ HaOy
Entalpi reaksi standar pada suhu 25°C ; AH®R 25°C
A% = AH® froau- AHOT g
= (AHFC;H4O + AH°f H,0) — (AH® £ CsHs + AH® £ O,)
Diketahui data entalpi pembentukan standar; AHF (Apendiks D)
AH°fC:H, O = -70,92k)/mol = - 16939 kkal’kgmol |

AH®fH,O = - 242,00 k¥/mol = - 57801 kkal/kgmol

AH°TCHs = +2043k)mol = +4880 Kkalkgmol

AH® g = {(-16939)+ (-57801) } ~ { (4880) }
= - 79620 kkal/kgmol

Entalpi reaksi pada suhu 320 °C; AH® 320 °C: ;
AH®320°C = AH®25°C+ Cp dTpmau- 5 Cp dTestom '
’ 593 K* 593 K*

LCoTpas = S GIT@HO | Craran0)

298°K [

|
|
|

593 °K

GHO = f {11,970 +210,5x10°7-10,70 x 10°T% + 19,05 x 10°T)dT
208*K :
i

!
:
il

1
f

U




= 9994 8649 kikgmol = 2387,2325 kkalkgmol

593 K
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O = gsf K(8,10 -0,72x 10°T + 3,63 x 10°T - 1,16 x 10°T2)dT ’
108° . 1
= 2479,3130 kkat’kgmol ,
¥ CodTpma = 2387,2325 +2479,3130 |
= 4866,5455 kkal/kgmol I
593 K* 593 K* j
¥ CodTrsun = fearcmg+ §c o |
. 298°K 298°K i
i
593 *K !l
Catls = mf_ K(o,ﬁs +56,8% 10°T - 28,6 x 10972+ 5,6 x 10°T°)dT
= 6091,7979 kkal/kgmol |
593 K ;
. - mf. ©R+27x 1037 - 0,37 x 10°T2 - 0,22 x 10°T*)dT
= 2162,2329 kkallkgmo! |
¥ CpdTraun = 6102,8385 +2161,7992 !
= 8264,6377 kkal/kgmol |
maka .
AH®R320°C = ~79620 + 4866,5455 — 8264,6377 kkalkgmol
= - 83018,0922 kkal/kgmol | |
Panas reaksi ; Qn; = kemol C3Hg bereaksi x AH® 3 320 °C i}
= 44,6369 x 83018,0922 i
= 3705670,2800 kkal

2. GHs+920;, —» 3C0,+3H,0
Entalpi reaksi standar pada suhu 25°C; AHg25°C:




ﬂHOR = QHG fpmdu;;-ﬂHo fmktan '
= (3AH® £ CO,+ 3AH £ H,0) — (AHPECsHgH9/2 AHf O)'
Diketahui data entalpi pembentukan standar; AHf(Appendix D) - |l

AH°fCHs = 2043kI/mol = 4880 kkal/mol !
AH®fCO; =-393,77 k}/mol = 94050 kkal/motl :
AHCfH,0  =-24200kV/mol  =-57801 kkalkgmot )
AH®R25°C = {3(-94050)+3 (-57801)} — {(4880+0)} ]‘}

= 460433 kkal/kgmol |

Entalpi reaksi pada suhu 320 °C ; AH® R 320°C :
AHPR320°C = AH%R25°C + X G dTpmdu + 2% Cp T rmustan |

593 K° 505 K*

LG AT = [ ar@©o)+ |G dr50)

N HoR '

503 °K !

CO, S f (5,14 + 154 % 10°T-994 % 10°T2- 242 x 10°T)dT

298°K
|
|

3011,7794 kKkal/kgmol fj
595 °K. |
H,0 = [ (810-072x10°T+3,63 % 10°T%- 1,16 x 10°T)aT

TOR K .

It

t

= 2479,3130 kkal/kgmol
2 CodTpoas = 3011,7794 +2479,3130 !

= 5491,0924 kkal/kgmol
593 K* 593 X*

= [carcy+ ot

R W MW

|
{
|
¥ Cp dTpatoan 1

593 "K
Csl = I (0,68 + 56,8 x 10°T ~ 28,6 x 10°T + 5,6 x 10°T°)dT

g ey ]I|
!
|
1
]
y
i\

b




= 6102,8385 kkal/kgmol
593 *K 4|
0, - { 6224271 1077 -0,37x 10%12- 022 10;‘*’1"):11‘
sose . |
= 2161,7992 kkal/kgmol
3. Cp @Trgm = 5102,8385 + 2161,7992 |
= 8264,6377 Kkalkgmol |
maka : |
AH®2320°C = T AH°225°C+ L Cp dTproose~ 5 Cp (oot |
= 460443 + 5491,0294 — 8264,6377 !
= -463206,5453 kkalkgmol
Panasreaksi; Qm = kgmol CoHg+ AH® 320 °C :
= 6,0856 x 463206,5453 ;
= 2818889,7520 kkal |

3. CaHggpy+ 5 Oz —» 3 COxy+ 4 H2Og
Entalpi reaksi standar pada sutin 25 °C ; AH R 25°C: |
AH® g = AHF ot - AH freoktrm
= 3A°FCO2+4 A H.0) - (AHFCiHg + S 4 AF O))
Diketahui data entalpi pembentukan standar ; AF °f (Appendix D sherwood &
Praustniz), ' |

AH°fC;H = - 103,92 ki/mol = - 24821 kkalkgmol r

AHFCO; = -393.77 k¥mol = » 94050 kkaVkgmol ‘

AH°fH,O = -242,00 kJ/mo! = - 57801 kkal/kgmol

AH®R25°C = {3 (-04050)+ 4 (-57801) } - { (-24821)+ 0} |
= - 488533 kkal/kgmol :

Entalpi reaksi pada suhu 320°C ; AH® 2320 °C :

AH®3320°C = AH®325°C+ X C, dTprodex ~ % Cp T reattan
593 X* {

593 X° ]
2CpdTpmans = [ C,dT (€O + | C,dT (EL0)

298K 298°K




Total panas reaksi (Qr) : \
&R = Qu*tQru+Qrs

3705670,2800 + 2818889,7520 + 293534,2926 *'}

= 6818094,3246 kkal '

li
i

¢. Panas sensibel gas produk keluar reaktor ; Q;:

59 ]
119,1702 .
QQ == f (622 + 2,72 x 10°T 0,37 x 10°°T% - 0,22 x 10°T°)dT
298K

= 8052,3043 kkat ' B
593 *K

|
 8236,6682 l
QN =" § (7,07 - 132 10°T +331 x 1051 - 126 x 10°T)dT
208 °K
|

= 610861,3330 kkal |

|
|
8680194 -#X

_ SUoUsT
QCO=""g4 § 5,14 +154%10°T-9.04 % 10712 - 224 % 10°T3)dT

R W |

=59321,0007 kkal a

|

593 X .

167,359 ‘
QHO0=""13 §8,10-072% 10°T +3,63 x 10°T2 - 1,16 x 10°T)dT

20R % ||

= 160939,9774 kkal

503 'K E
2499 6496
Q CHO="—"=¢ f (11,97 +210,5 x 10°T - 10,70 x 10°T2 + 19,95 x 1013471
0R Y

= 138890,3500 kJoule =331539,6874 kkal !
Total panas sensibel gas produk keluar reaktor R— 01 ; Q» h
Q= QQ+QN:+QC0,+QH0+QCHO |
= 8052,3043+610861,3330+59321,0907+160939,9774 + 331539,6874
=1170714,3928 kkal

'r
7 ) : |

|
|
|
|

.

U




Lamp. B - 21

|
|
1
Iy

393 *K

CO; = I (5,14 +154% 10°T-994x 10°T* - 2,42 % 10'913)dT|.
anry .
= 3011,7794 kkal/kgmo! l\
O 503 °K ] |

2 - I (8,10-0,72x 10T +3,63 x 10°1% - 1,16 x 10°T3dT
q0n vy |
. = 24793130 kkal/kgmol |
% Cp 0Ttz = 3011,7794 +2481,6530 .'l
= 5491,0924 kkalkgmol ;
|
593 K* 593 K*” !
= il
LG dTmm = [ gricy+ | c,ar0) ;
R R Y I
593 °K |

CsHs = | 0,58+ 69,6 x 10°T- 32,9 x 10°T2 + 6,54 x 10°T)dT

. IR

!
= 7220,8739 kkal/kgmol J
593 *K. I
O - f 6,22+ 2,71 x 10°T -0,37 x 10572 - 0,22 x 107T)dT|
ELTLl S : |
= 2161,7992 kkalkgmol |
T Cp 0Tt = 7220,8739 +2161,7992 ; |
= 9382,6731 Kkalkgmol |

maka : :
AH®R320°C = XAH R25°C+ X Cy dT o = 2 Cp dTreakeom | Ir
= 488533 + 5491,0294 - 9382,6731

= -492454,5807 kkalkgmol |
Panas reaksi; Qrs = kgmol CsHj bereaksix AH°,320°C '
= 0,5961 x 492424 5807 l

= 203534,2926 kkal




N

T

Py

Lamp. B - 23

Oleh karena reaksi vang terjadi bersifat eksotermiy (AH"Q r = -~ ) maka

dibutuhkan pendingin untuk menyerap panas reaksi, agac suhu reaktor tetap
1

-_:-_-,::—._—-....E?.(!ﬁ.T—f-?EZQ E,C‘ T - -

d. Panas yang diserap pendingin ; Qs .

Neraca panas fotal
Qi+ Qn =+
Qs = +QwR)-Q

|
L

Sebagai pendingin [;ada reaktor R - 01 digunakan air dengan
Suhu airmasnk R -01 ;4 =30°C

Subu air masuk R- 00 ;1,=50°C

Jumlah air pendingin vane dibufuhkan :

N O
m 5 - .
Cofta - t1)
_ 6739842 ,5462
1 kkallkg®C (50 -30)°C
=336992,1273 kg
Tabel B - 4. Nersca Panas Total Reakfor R — (1
Komponen Masuk ; kkal Keluar ; kkal
Q CsHs 308996,7591 -
Q CsHs 3525,1937 -
QO 169079,3286 8052,3043
Q MNa 610861,3330 610861,3330
Q CO: - 50321,0907
Q HO - 160939,9774
Q GH,0 - 331539,6874
Q Reaksi 6818094,3246 -
Q Pendingin - £739842,5462
Total 9710556,9390 9710556,9390

i

ll -
= (1092462,6144 + 6818094,3246) - 1170714,3928
= §739842,5462 Kkal |




7. Heat exchanger HE — 02

Fungsi : menurunkan suhu gas produk reakfor R -01 dan memanaskan udara
pengoksidasi sebelum dialirkan ke reaktor R — 02,

R-t :

T:320°C ’
i
‘I' !
Udara R-120 '
T:30°C "] HE-02 » T:280°C |
1k
Y P
C-0i
T: °C

a. Panas udara masuk heat exchanger HE - 02 ; Q;

593 °K
474,7871 .
Q0 =—"7% [ 6224271 % 10°T 037 x 10512~ 022 x 10°TT
298°K |
=518,9255 kkal |

N, = 15629255 3 %
QN == _f (7,07 - 1,32 x 10°T + 3,31 x 10°T*- 1,26 x 10°T)dT

200 0% {

= 1936,2665 kkal |
Total panas udara masuk heat exchanger HE - 02 : |
Q =Q0:+QN; l’
= 518,9255 + 1936,2665 1
= 2455,1920 kkal

b. Panas sensibel gas produk reaktor R — 01 masuk heat exchanger HE - 02 ;
Q; = Panas sensibel gas produk keluar R — 01 Il
Q = 17707714,3928 kkal |

t
I

b
I

b

l
|
|
|
hin




¢. Panas udara keluar heat exchanger HE —~ 02 ; Qs ;

Qo, ——A74,7871 ™ K , .
2 32 I (6,22 +2,71 x 10°T - 0,37 x 10°T2- 0,22 x 107T°)dT

Rt

= 27564,9314 Kal |

_1562.8448 %%
QN =—""7%3 § (7.07-132%10°T + 331 10572 - 1,26 x 10°T3)ar
TOR *¥
|

= 99912,7499 kkal
Total panas udara kelvar heat exchanger HE ~ 02 : :

QB =Q0:+QN; y
= 27564,9314 +99912,7499 |
= 127477,6813 kkal :
d. Panas sensibel gas produk reaktor R — 01 keluar heat exchanger HE— 02 ; Qq:
Neraca panas :
Q+Q = Q+Qs
Q= (i +Q)-Qs .
= (2455,1920 + 1170714) — 127477,6813 |
= 1045691,9035 kkal .
Suhu gas produk reaktor R ~ 01 kelvar HE — 02 dihitung derigan metode trial and
error, Hasil trial terhadap subu didapat pada T = 564,8087 °K = 291,8087:;’ C.
|

|
|

QO0; = 119,1702 98 'K :
32 I (6,22 +2,71 x 10°T - 0,37 x 10°T2 - 0,22 x 10°T°)dT

0V
’ |

7253,2191 kkal |

1l

_ 8236,6682 59 'K . |
28 ] (7,07 -1,32x 10°T +3,31 x 10°T> - 1,26 x 10°T°)dT

TORK

551478,8920 kkal

QN

!
)

i




|

Lamp. B - 26

f
i
J
64,8087 °K
8680149
QCO = — ,f(s 14+154%10°T- 994x10ﬁ4+242x109ﬁ)d3‘

TaR W

= 50518,5360 kkal : : i
I

5648087 *K
1167,3596 :
18 I(s 10-0,72 x 10T + 3,63 x 10°T° - 116x109T3)dT

RN

QH,0=

= 145102,3281 kkal !
1
24096496 437 'K
QCHO="=3" [(119704210,5 x 10°T - 10,70 x 10T + 19105 x 10°T})dT

208 410 I
= 1219777,8130 kI =291338,9283 kkal Ii
Qs = Q0+ QN+ QCO:+ Q HyO+ GH,O
= 72532191 +551478,8920 +50518,5360 + 145102,3281 + 291338 9283
= 1045691,9035 Kkal

Tabel B~ 5. Neraca Panas Tatal Heat Exchanger HE -~ (2.

Masuk ;kkal Keluar ; kkal '
Komponetl | idara | Produk Udara Produk

Q0 5180255 80523043 | 275649314 | 72532191
ON: - | 19362665 | 6108613330 999127499 | 5514788920
QCO; -] 59321.0007 = | "50518.5360
QH0 -1 1608399774 .| 1451023281
Q C:H,0 -| 3315396874 -| 20133819283
2455,1020 | 11707143928 | 1274776813 | 1045691,9035

Total 1173169,5848 1173169 5848




8. Cooler C - 01

Fungsi : Menurunkan suhu gas produk reaktor R — 0@ yang ke]uarjdari heat
Exchanger HE — 02 sebelum masuk reaktor R — 02.

Air ;
t=30°C
v |
HE -02 R-01
T:291,8087°C ' Cc-01 | » T.280°C ‘
' ;
Aif. ]
t: 50°C

a. Panas sensibel gas produk reaktor R — 01 masuk cooler C-01;Qp:
Panas sensibel gas produk reakior R ~ 01 keluar dar HE - 02
Q: = 1045691,9035 kkal ‘
b. Panas sensibel gas produk reaktor R — 01 keluar cooler C—-01;Q; :

|
1

Q0, =-119:1702 = b
2 32 f 6,22 +2,71 x10°T - 0,37 x 10°T%- 0,22 x 10°T3)dT

298°K
= 6918,7187 kkal

553°K 1 '

8236,6682 |

QN =SBER [r 07 1305 10°T 43,31 % 10°T° - 126 x 16°T)dT
298°K |

= 526570,6204 kkal |

i
!
553°K.

8680149 |
QCO, =———— f (5,14 + 15,4 x 10°T - 9,94 x 10572 + 2,42 x 10°T°)dT
298°K |

= 50518,5360 kial I

QH,0=1167.3596 53K |
13 1 (8,10-0,72x 10%T + 3,63 x 10°T% - 1,16 x 10°1%)dT

kil g ’
i
|




= 138471,5253 kkal

553 "K

QC3HA0 2499,6496

Q:

56

= 1151230,2800 kJ = 274966,6264 kkal

Total panas sensibel gas kelvar cooler C - 01 :

= QO+ QN2+ QCO; +Q H,0 + Q C3H40
6918,7187+526570,6294+50518,5360+138471,5253 +274966,6264
997446,0358 kkal

¢. Panas yang diserap pendingin ; Qs :

Q= Q-Q

1

1045691,9035 — 997446,0358
48245,8677 kkal

Sebagai pendingin digunakan air dengan :
Suhu air masuk cooler C-011t,=30°C
Suhu air keluar cooler C—01t,=50°C

Jumlah air yang dibutuhkan :

Lamp. B - 28

m = 91
Gt —t)
48425 8677
1 kkalkg © C(50 -30)° C
= 2412,2934 kg
Tabel B — 6. Neraca Panas Cooler C— 01
Komponen Masuk ; kkal Keluar ; kkal
Q0 7253,2191 6918,7187
QN; 551478,8920 526570,6294
QCO, 50518,6360 50518,5360
QH;O 145102,3281 138471,5253
Q CiHLO 191338,9283 2749606,6264
Q Pendingin - 48245 8677
Total 1045691,9035 1045691,9035

J (11,970 + 2105 x 10°T - 10,70 x 10°T? + 19,05 x 10°T*)dT

FOR W



|
!!
|
i
!y

|

9. Reaktor R — 02
Fungsi : Tempat berlangsungnya reaksi pembentukan acrylic acid (C3H403)

-

) HE - 01 )
—> T:280°C

t=:30°C

1:50°C  ——di

H~02 \J_‘q/ i
C-01 (
. o i

\

R 02 dioperasikan pada kondisi isotermis (suhu konstan) pada T =280 °C.
Reaksi yang terjadi bersifat eksotermis (AHg = - ), sehingga sistem melepaskan panas
untuk mempertahankan subu tetap pada T =280 °C. |
a. Panas sensibel gas masuk reaktor R — 02 ; Qg :
1. Panas udara pengoksidasi ; Qa = panas udara pengoksidasi keluar dari #eat
exchanger HE — 02 :
Qa = 127477,6813 kkal
2. Panas gas produk reaktor R ~ 02 ; Qb = panas gas produk reaktor R — 01
keluar dari cooler C - 01 : |
Qb = 997446,0358 kkal y
Maka total panas sensibel gas masuk reaktor R — 120 ; ’
Q =Qa+Qb “
= 127477,6813 + 997446,0358 . ‘
= 1124923,7171 kkal

r




b. Panas reaksi; Qr |
Reaksi pada reaktor ; !
CsHiOy + % Oz (gy~——0 CsHiO
Entalpi reaksi standar pada suhu 25 °C;" AH°z 25°C:

AH®R 25°C = AH °f prodnx AH ° fritm ,

= AHCECHO, - (HOFCHO+AAHE0) |
Diketahui data entalpi pembentukan standar ; AH °f: J
( Appendix D. Sherwood & Praustniz ) ) i
A °fCHLO ", <70,92 k¥/mol = -16939 kkal/kgmol
AHCFCH,0; : -336,45 kIfmol = -80360 kkal/kgmol
AH®R25°C = -80360 —(-16939+0)

= 63421 kkal/kgmol

Entalpi reaksi pada suhu 280 °C ; AH °p280° C:
AHg280°C  =AH°R25°C+ X Cp aTpmoaik -5 Cp dTreabtan

553 °K

[ cratcm0,)
108 o’ |
553 *K ]
f (1,742 +319 x 10T -2352 x 10572 + 69,75 x 10°T%)dT

TOR MY

It

2 Cp dTprocus

Ik

C:H,0;

= 25366,0681 k¥/mol = 6062,6358 kkal/kgmol ]

553 *K 553 °K |]'
LG Tam = | CHT(CHO)+ | CHAT(0n)
Jug el R e {I
553 *K ;
CsHLO .= f (11,970 +210,5 x 10°T - 10,70 x 10°T? + 19,;05 x 10°TdT
298K b

{
1

= 25791,1727 kJ/mol = 6160,1158 kkal/kgmol

553 °K

0. = I (6,22 + 2,71 x 10°T - 0,37 x 10°T2 - 0,22 x 10°T°)dT
208°K

H
|
i
|
1

o




1

H
Lanp. B - 31
f

1857,8386 kkalkgmnol
6160,1158 -+ 1857,8386 :
8017,9544 kkalfkgmol

it

i

maka :

AHR280°C  =-63421 + 6058,5813 —~ 8017,0544
=-65380,3731 kkal/kgmol

Panas reaksi Q= kpmol CiHL0 pereas + AH °280°C
= 35,7087 x 65380,3731 ,
= 2334648,1290 kkal !

c. Panas sensibel pas produk keluar reaktor ; Qa:
QO =_226079 K |
32 [ 6224271 %10°T-037x 10T 022 10"’?) 4T

RN

= 1312,5572 kkal |

QN, =2199:5130 T [
2 28 I (7,07 - 1,32 x 10°T +3,31 x 105T%- 1,26 x 10‘91r)dr

ARt

t
= 626483,3793 kkal |
|

11673596 K

QH0=""33 ] 610-072x10°T +3,63 x 10T 1,16 x 109T)er
I
9 I

PR

= 138471,5253 kkal !

8680149 9 K j

QCO: == 41 [(5.14+154x 10°T-594x 10°T* +2.42 ¢ 10°TdT
= 50518,5360 kkal ; )
i

499,9209 7K |
QGH0= 56 j (11,970 +210,5 x 10T - 10,70 x 10512 + 19,05 x 1091)dT

IROK !
= 549933231 kial !
v 1
|
}

!
t
y
!

I




'

Lamp.B - 32
}

353 °R

QCsH.0;= 2271 ?76391 mf. (74243195 10°T - 235,2 x 10°T° + 69,75} 10" )T
= 216347,6565 kkal |
Total panas sensibel gas produk kelnar reaktor : !
Q . = QO+ QN+ QHO+ QCOx+ Q CHsQ + C3H4Q: ,
= 1312,5572+626483,5793+138471 5253450518 5360+54993 3231421 6347,6565
= 1088126,9774 kkal |

Qleh karena reaksi yang terjadi bersifat eksotermis (AH p = - ), maka dibutuhkan

pendingin untuk menyerap panas reaksi, agar sulu reaktor tetap pada T=280°C
d. Panas yang discrap pendingin ; Qs :
Neraca panas total © " ‘
Q+Q = QtQ /
Q =Q+QRr)-Q |
= (1124923,7171 + 2334648,1290) — 1088126,9774
. = 2371444,8687 kkal i
Sebagai pendingin pada reaktor R - 02 digunakan aix dengan
Suhu airmasuk R-02:4,=30°C
Suht air masuk R-02 ;6 =50°C
Jumlal air pendingin yang dibutuhkan : |
M= Cty 3_'t-,) I
- |
___ 2371444,8687 kkal !
T Tkkalfkg°C x(30-30)"C ‘ |

{ |
= 118572,2434 kg i




Tabel B - 7. Neraca Panas Total Reaktor R —~ 02

Komponen Masuk ; kka! Keluar ; kkal
QO: 34483.6501 1312,55720
QN2 626483,3793 626483,3793
QCO: 50518,5360 50518,5360
QH:0 138471,5253 138471,5253
Q GHLO 274966,6264 54993,323]
Q C5H4O; - 216347,6565
Qreaksi 2334648,1290 -
Q Pendingin - 2371444,8687

Total 3459571,3461 3459571,3461

!
1




10. Absorber AB — (11 ,
Fungst : Menyerap gas GH4O dan C;H40» vang terdapat dalam carnlylmran gas

dengan menggunakan H,0. .
. I Gas Buang o
T=58°C

le—— H20 penyerap
T=30°C

\ﬁ_/ |
> Liquid keluar ;
T= e °C

a. Panas sensibel gas masuk absorber; Q; : :

K

(6,22 +2,71 x 10°T - 0,37 x 10°T% + 0,22 x 1677°)dT
208°K

333 ¢
22,6079 J‘

Q(D2 = —t T

32
= 173,8634 kkal |

9799,5130 . X
QN =55 [ (0,07-132%10°T +3,31 x 10572 - 126 x 10°TT

J0R "%

= 85055,6588 kkal |

{
]
I
|

333 °K
868.0149 g
QCO; =""743 f (5,14 +15,4x 1077 - 9,94 x 10°T” + 2,42 x 10°T)dT

TARTW

|
H

. I
333 °K I
1167,3596 :

QH0 =—reyp— J (8,10-0,72x 10°T +3,63 x 10572 - 1,16 x 10°T*)dT

298°K
il
|
o
f

= 6272,5344 kkal |
|

1




= 18608,3602 Kkal .
333K i
499,929
QCHO=—22 [ (11 07042105 x 10°T 10,70 x 10912 - 19,05 < 109T%)dT

298°K 1"

= 243455494 kfoule = 5814,8371 kkal |
: P

2571 0691 i |
I (1,742 + 319 x 10°T - 2352 x 10°5T2 + 69,75{x 107T°)dT

258K i

QCH,0; =

= 101420,6422 kJoule = 24223 9147 kkal
Total panas sensibel gas masuk absorber - .
Q= QO+ QN+ QCO; + QR0+ QGH0 +Q GHLQ, '}
= 73,8634+85055,6588+0272,5344+18608,3602+5814,8371+24223,9147
= 140149,1696 Kkal n

)

b. Panas sensibel liguid penyerap masuk absorber ; Q.
303 °K
QH0 = 12327,1094 | (4954371 % 10°T-0,37x 10°T* 022 x 10‘913)dr
2GR K ,
!

= 61666,2349 kkal ,
|
|
|

¢. Panas sensibel gas keluar top absorber ; Qs |

|
331 °K
_ 22,6079
Q0 =—5— I(ﬁ,zz+271x1o3T 037x10°71%- 022x109T3)dT

288°K
|

!

1

= 163,8723 kkal

f
33k °K i
9799,5130
QN =—5g— I(mz+2 71 x10°T-0.37 x 1051% - ozmo”l")drf
208K
= 80190,5553 kkal 11
|
331 °K
868,0149 |
QCO=——""77 — ,[ (5,14 + 15,4 x 10°T - 9.94 x 10°T% + 2,42 x 10{{T°)dT
298°K




Lamp.B - 36

= 5907,7421 kkal

|
i

331 "K
9394086
QB0=—5—  [(810-072x10°T +3.63x 10°T*- 1,16 x 16°1%)dT
MRy .
= 14116,3451 kkal
l
33K \
04992 |
QCHO=—"%¢ § (11,970 +210,5% 10°T— 10,70 x 10°T% - 19,05 x 10°T)dT
TR |I
= 22,8592 kJoule = 5,4598 kkal 1
331 'K
2,5715
QCHO=—"77 § (1,742 + 319 2 10T 2352 % 10512 + 69,75 x 10°T)dT

460 °K |

= 05,4176 kJoule = 22,7901 kkal .
Total panas sensibel gas keluar fop absorber :
Q = Q0+QN;+QC0O; +QH,0+QCHO + QCHLO, m
163,8723+80190,5553 +5907,7421+14116,8451+5,4598+22,7901
= 100407,2647 kkal ',
d. Panas kondensasi gas H20 pada T = 60°C selama proses peayerapan ; Q4
Qs = m. AH, |
Dimana:m = kgmo! gas H;O yang terkondensasi
= 12,6639 kgmol
AH, = entalpi kondensasi gas HaO pada suhu 60 ° C;kkal/kgmol

AH, gas H;O dihitung dengan menpgunakan persamaan Antonie (pers. 5.30 -

hal. 206 staichiometry) .

4571 BT
(C+1)

AH, = ; kkal/kgmol

Dimana B = C = konstanta Antonie pada tabel 5.5 hal.209 stoichiometry




T = suhu kondensasi ; °C ?
t = subukondensasi ; °K j

maka :
AR = 4,571 x 1695,2 x 333
v o (230,4 + 60)°
= -10188,9025 kkalkgmol
Qs = 12,6639 kgmol x 10188,9025 kkal/kgmol !
= 129031,2424 kkal _ .
. €. Panas penyerapan gas ; Qs : ’ ‘
|
Q = m x AHy .

Dimana : m = kgmol komponen yang terabsobsi
AH,;, = entalpi penyerapan gas ; kkal/kgmol !

QCHO = ggﬂcﬁ;ﬂﬁ x (7470 kkalkgmol)

= .71745.1409 Kkal |

_ 25684976kg . . |
Q GHO; ke : (<700 Kkalkgmol)

= .24971,5045 kkal
Total panas penyerapan gas : ’ |
Qs = Q CHs0 + Q GHO2
= 71745,1409 + 24971,5059 ]
= 96716,6454 kkal ;
f.  Panas sensibel liquid keluar bottom absorber AB—01; Qs :
Heat balance overall absorber :
Qi+tQe+QatQs = Qs + Qs
Qs =(Qi+Q+ Qi+ Q) ~Qs fi
= (140149,1686+51666,2349+129031,2424+967156,6454)~1 0;)407,2647
= 327156,0266 kkal :

|
;
|

-~ F




QGHLO

Q GH40:

maka : Q¢

= $547,8114 kkal

= 31583,5254 kkal

200848 "R

iKY

= 289024,6898 kkal

= Q GHsO+ Q GHs0:+ Q ;O

Sulw liquid keluar botton absorfier dihiluu.g dengan wetode trial and error. |

Hasil perhitungan frial terhadap suhu didapat pada T = 320,9848 °K = 47,98
i

= 449,4307 kg x 0,5704 kkalkg " K x (320,9848 —298) ° K

|
= 2568,4976 kg % 0,5350 kkalfkg * K x (320,9848 - 298) K!

= 65478114 +31583,5254 + 289024 6898

f

b

|
'J

Lampf. B - 38

|

r

!
1

|
|
|
!
!
t

|
|
)
]

|
|
48°C

QH0=12555,0004 [ (0,674 +2,825 x 10°T— 8,37 x 10T + 8,60 x 10°T)dT

= 327156,0266 kkal |
Tabel B~ 8. Neraca Panas Tatal Absorber AB— 81 :
Masuk $ kkal Keluar ; kkal 'll
Komponen Gas Liqoid Gas Liquia
Q0 173,8633 - 163,8723 i -
QN, 85055,6588 - | 801905553 fi -
QCO; 6272,5344 ~| 5907,7420 | -
QH:0 18608,3602 | 61666,2349 | 14116,8451 | 289024,6898
QGHO 5814,8371 - 54598 6547,8114
QC:H40:2 242239147 - 22,7901 { 315 8%3',5254
Q absorbsi 96716,6454 - - ; -
Q Xondensasi 129031,2424 - - ;'L
. 3658970563 | 6 1666,_2349 100407,2646 | 327 ISFGI»,0266
]
Total 427563,2012 7532912 |
|

|

!
1

“4r




11. Heater H-02 -,
Fungsi ; Menaikkan sulm liguid keluar dari bottom absorber AB — 011 sebelum
dialirkan ke distilasi D - 01.

|
L

Steam'T = 350°C

! l

AB-0] ‘

T = 479848°C . H.-02 > I'1)‘-_=01100,2‘t133

[ '-

|
Kondensat Sream : ' l

T=350°C

a. Panas sensibel liguid masuk heater H — 02 ; Q) = panas sensibel h‘éuid keluar
bottam absorber D ~01.
Q) = 327156,0266 kkal '

b. Panas sensibel liguld keluar heater H - 02 ; Qz = panas sensibel liguid umpan
masuk distilasi D 01 3
Q: = 1076554,51116 kkal

¢. Panas yang dibutuhkan ; Qs -
QB =Q-Q
= 1076554,5116 - 327156,0266
= 749398,4850 kkal -

Sebagai pemanas digunakan saturated steam pada suhu 350 ° C dan tekanan
16353 kPa. Dari tabel saturaied steam (Smith-Van Ness edisi 4 hal. 579), -

Didapat entalpi penguapan steam ; AH, = 214,1255 kkalkg. |
Jumiah steam pemanas yang dibufuhkan ;

|
h




749398,4850

214,1255 kkal/kg

= 3499,8096

Tahel B~ 9. Neraca Total fHe — 2
Komponen Masuk ; kkal Keluar ; kkal
QCsH,0 6547,8114 22753.9719
QH0 289024,6898 049033,0819.
Q C:H40: 31583,5254 104767,4578
Q pemanas 749398,4850 -
Total 1076554,5116 | 1076554,5116 |.

|
4
i

i
1
1




12. Distilasi D — 01

Fungsi : memisahkao produk acrylic dari campurannya.

1. Menentukan kondisi operasi distilasi

» Q |

i
1
1
|

Dalam menentukan kondisi operast pada proses distiasi ini, dilakukan coba ralat

(trial and error) terthadap suhu (T) dan tekaman (P) operasi. | '
Hasil trial suhu dan tekanan operasi dianggap benar, jika jumlahk komposisi ¢cairan

dan vapnya sama dengan satu. |

a.

kondisi umpan menara distilasi D - 01

Sesnai hasil perhitungan neraca massa pada distilasi diketahui umpan masuk
kolom distilasi pada kondisi titk didihnya (bubble poinf) yaitu T =
373,2433°K = 100,2433 °C, :
Kondisi puncak menara distilasi D - 01 ' ‘.

Uap keluar puncak menara pada kondisi uap jenuh (dew point) dan fiquid

keluar kondensor pada kondisi liquid jenuh (bubble point). 1




Tekanan operasi pada puncak kolom P,=1 atm = 760 mmHg
1. Trial dew point distilat pada T = 372,8915 °K= 99,8915 °C.

Komponen Kg Kgmol Fraksi mol |
GO 2994307 © 8918A|  0,012626 .
H,0 12553,8037 | 6974335 0987378 |
CiH4O; 0,3099 0,0043 0,000006 | |
Total 706,3562 1,000000 | !
Komponen | y;fraksimol | Pi;mmHg | Ki=P/P, x=y/K
C:HLO 0.012626 | 28432253 3,74108 |  0,003374
H;O 0,987368 752,9592 0,98074 ] 0,996601
CsH4O: 0,000006 185,5710 0,24417 | 0,000025
Total 1,000000 1,600000

Trial dew point memenuhi karena diperoleh X, x = y/K = 1,000000.
2. Trial bubble point distilas didapat pada T = 372,1792 °K=991792°C

Komponen | x;fraksimol { P;;mmHg | Ki=P/P y=x.K
CsH,O 0,012626 ] 279473930 3,67684 0,046424
H,0 0,987368 733,9899 0,96578 0,953576
C:H4O2 0,000006 180,5092 0,23751 0,000001

Total 1,000000 1,000000

Trial bubble point memenuhi karena diperoleh 2y = x . K= 1,000000
¢. Kondisi dasar menara distilasi D — 0]

Liquid keluar bottom menara pada kondisi liquid jenuh (bubble pah?r)

Tekanan operasi pada bottom Py= 1 atm = 760 mmHg

Komponen Kg Kgmo} Fraksi mol,
H.0 1,2567 0,0698 0,00195
C3Hs0, 2568,1877 35,6692 0,99805

Total 25694444 35,7390 1,00000

Trial bubble point distilasi D — 01 didapat pada T=414,2854°K= 141,2854°C

h
It
|
|

.
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Komponen | x; fraksimol | P;; mmHg K; =P:/P, y =,Ex .K

H,0 0,00915{ 2799,55757 3,68363 0.00718

CsHi0, 0,99805 | 756,01580 0,99476 0/99282
Total 1,00000 . 1,00000

L |
|
| |

2. Penentuan reffuks menara distilasi D — 01. |
Perhitungan refluks (komponen yang dikembalikan dalam menara) | dilakukan
dengan menggunakan persamaan Underwood.

J
Rm+1=z[%g— danoqn—j'(%— ............. (.ir)

Dimana ; Ry : Refluks menara 4
a; : derajat volatilitas komponen i pada distilasi yang didasarkan
pada komponen kunci berat (heavy key). :
8 : Konstanta Underwood |
x; : fraksi komponen I pada distilasi
0 dihitung dengan persamaan :

'l—q=2[ b ]I.: ......... e e, @

Dimana: X ; fraksi mol komponen i pada umpan

Qy : derajat volalftas komponen i pada umpan yang didasarkan
pada komponen kunci berat. !

q : jumiah mol cairan jenuh yang terbentuk pada pelat dengan
g =1 untuk umpan masuk menara pada kondisi bubble point.
Dari pers. (2) : |
|

z[ %X J=1—q=1-1=0....: ..................... (él)
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|

|
|
'

|

11
i

Nilai o; dan x; umpan dapat dilihat pada lampiran — A perhitungan neraca massa

distitasi.

I

Nilai 8 dari pers. (3) di atas dicari dengan metode triol and errvor. Trial “

o

&

dinyatakan memenvhi jika 3 [ :‘f‘e
Trial ©=1,032639986
Komponen Xg ; fraksi mol o {ux)/(e; - 0) .
C3HO 0,0120 9,6700 0,01443554
H,O 0,9399 2,5650 1,56595959
C;H:0: 0,0481 1,0000 -1,58039513
Total 1,0000 0,00000000
- | I
Trial © memenuhi karena & [ %%— ] ] ;!

Selanjutnya nilai € yang diperoleh disubtitusi ke pers. (1) :

!

Ry+1 = aH.0.xH>0 + aC:H,0x C:H:0O + taCaHa0s.x CaH4O)
oaH,0-0 o CHyO -6 . oCH0;-0
. . KH,0 0,96578 -
Dimana : ¢H,O KGLO; 023751 = 4,06627
|
. _KGHO _ _367684  _
C3HIO K C3H(0; 0,23751 15’48;078
__KGHO, _ 023751 _. |
aGHO: = ~xGHO, T o1 S1
maka : |
4.06627 x 0,987368 '15,48078 x 0,012626 1 % 0,000006

Rp+1 =[

4,066727-1,03263993

J

-

15,48078— 1, 03263993 1-1,03236993

i
|
1

e
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|
i
=1,3368 !

Rn = 1,3368-1

l
= 0,3368 ;
Untuk condensor dengan media pendingin air mulai ekonomis rasio reﬂz‘:ks
‘actual 1,2 - 1,5 R :
Diambil Rpactual = I,3R,
+ = 1,3x0,33681=0,4378
Neraca massa disekitar puncak :
V =Lo+D
R = Lo/D=0,4378 .
1o =0,4378xD !

Sehingga komposist aliran refluks menara (Lo) : !

CsHO =(,4378 x 8,9184 = 3,9049 kgmol = 218,6771 kg
H.0 ={0,4378 x 697,4335 x 305,3733 kgmol = 5496,7203 kg
CsH40; = 0,4378 x 0,0043 = 0,001 kgmol = 0,1356 kg

Maka total uap masing-masing komponen keluar puncak kolom (V)

V =1Lo+D
C;HO =218,6771 + 499,4307 = 718,1078 kg
H,0 = 5496,7203 + 12553,8037 = 18050,5240 kg ';
CsH40; =0,1356 +0,3099 = 0,4455 kg |

i fguts




3. Perhitungan neraca panas distilasi D - 01 |
Perhitungan kapasitas panas pada fase liguid untuk komponen d;::.HqO dan
C;H4O;  dihitung dengan menggunakan pers. Sternling dan Brown sebagai
berikut: ’ |

|

C"'LI{ & . (0,5 +2,210)[ 3,67 + 11,64(1 - T))* + 0,634(1 - Tt)f:"] ....... @

(pers. 3-80 Perrys edisi ¢ hal 3-278)
dimana: C° = kapasitas panas pada fase gas komponen i pada suhu yang
dicari ; kkalkgmol °K ']
Cpr = kapasitas panas fase liquid pada suhu terhitung ; kkal/kgmol
°K.
R = konstanta gas ideal ; 1,98717 kkal/kgmol °K
o = faktor asentrik ,

Tr = suhn reduce

Ty dihitung dengan pers. ‘ '
l
|

Te =i W N s ()

Dimana:T = suhu terhitung ; °K
Te = subu kritis komponen ; °K

® dibitung dengan pers. 3-15 Perrys edisi 6 hal, 3-267 : |
@ =-10gPr 1,000 .. ...ttt ..(6)

dimana Pr’ = tekanan vap reduce




Dimana P’ = tekanan uap komponen pada suhu terhitung ; mmHg
Pc = tekanan kritis komponen ; mmHg

Data-data yang diketahui ;: (Appendix D Sherwood & Praustniz)

Komponen Te;° X Pc ; bar @
CHO 506 517 0,305 |
GHO, 613 56,7 0,544

Faktor konversi bar ke atm dikali 0,9869 !
a. Panas sensibel liguid umpan masuk distilasi pada bubl_:!z-. point ; Qr

QGO = 499,4307 kg x 0,6055 kkal/kg ° K x (373,2433 — 298) °K.
= 22753,9719 kkal

QCH,0; = 25684976 kg x 0,5421 kkalkg ° K x (373,2433 — 298) °K

= 104767,4578 kkal

312,1792°K

QRO =12335,0604 f (0,674142,825 x 10°T — 8,371 x 10°T2 + 8,601x10°T>)dT

= 049033,0819 kkal .
Total panas sensible liguid umpan distilasi : :
& = QGHO+QCHO,+QH0

= 227539719 + 104767,4578 + 949033,0819

1076554,5116 kkal
b. Panas sensibel liguid distitat keluar distilast pada bubble point ; Qp :

|
QCHO = 499,4307 kg x 0,6051 kkaliks ° K x (373,2433 — 298) °K |
= 22417,3635 kkal

QGCH/O; = 0,3099 kg x 0,5419 kkalkg ® K x (3732433 - 298)°K
= 12,4573 kkal |

372,1792°K
i
125538037 [ (0,674142,825'% 107T - 8,371 x 10°T% + 8i601x10°T)dT

R AR

QX0

-

i
Il
|
II
|
|

oy =
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= 935452,9855 kkal
Qr = QCH0+ QGH4O; + QK0
= 22417,3635 + 12,4573 + 935452,9855
= §57882,8063 kkal
c. Panas sensibel liguid bottom keluar distilasi pad bubble point ;Qg :

Q G0, = 2568,1877 kg x 0,5630 kkallkg ° K x (414,2854 — 298) °K

168096,8202 kkal
414.2854°K :

12567 J (0,674142,825 x 10°T - 8,371 x 1012 + 8,601x10°TaT

298°K
= 147,2895 kkal |
Total panas sensibel liguid bottom :.
QB =QGHO+QI0
= 168096,8202 + 147,2805
= 168244,1097 kkal
d. Panas yang dilepaskan pada kondensor distilasiD - 01 :
Neraca panas disekitar pumcak menara :
1. Panas sensibel uap keluar puncak menara pada dew point ; Qv+ |'

QH0

372.8915°K

718,1078 |
QCHO = —f—— I (0,6741+2,825x10°°T-8,371x10°T>+8,601x10°T%)dT
298°K, ’

= 78845,8966 kkal
3712,8915°K
QGCHO, = 0‘.‘;_;,_55 § (1,742+319x1077-235 2x10°1%+69,75x10T°)dT
= 39,3137 kkal o |
372,8915°K |
QH.0 = @%’& f (8,10-0,72x10727+3,63x1 0'61‘2~1,16x10‘91:°)dT
= 617659,5154 1:1::1K ‘ '[

Total panas sensibel figuid botiom : . :‘

|
d
[!
|

e




Qv = QGH O+ QGHO:+QH0
= 78845,8966 + 39,3137 + 617659,5154
= §96544,7257 kkal
2. Panas laten kondensasi pada bubble poini ; Q,, . |
Qi =m. AHy |

Dimana: m

~ l

]

kegmol komponen 1 yang terkondensasi
Aty = entalpi kondensasi komponen i pada suhu 372,1 ‘792|Z °K

AHy komponen dihitung dengan menggunakan pers. Watson (pers. 4 — 8 Smith -

Van Ness hal. 116).

038 . ’
A | _1-Tr |
AH, 1-Tr .

J

dimana : AH; = panas laten kondensasi pada suhu yang diketahut ; Btu/1b
AH; = panas laten kondensasi pada subu terhitung ; Btw/1b
Tr = suhu reduce pada suhu yang diketabui !
Jiv) = subu reduce suhu yang terhitung !
Data-data yang diketahui : (Sherwood & Praustniz ; appendix D)
Komponen Ty :°F AH, ; Btwilb Te ; °F ii,
CsHiO 125,60 234,5555 451,40 g
CsH(O; 285,44 2752434 664,00 ||
H.O 212,00 972,5524 705,74

Maka entalpi kondensasi komponen pada subu 99,1792 °C = 210,5226 °F
adalah: !

a. QGO

LT, 125604460 l

==y =~ —4s140+a60 - 06425 ;
Tre T o 200526460 _ (oo

Tc 451,40 +-460

o




0,38
- L2 |

038
1-0,7357
= 234,5555[ 1-0,6425 ]

= 209,1210 btu/lb = 116,0760 kkalkg
- QGHO = 718,1078 kg x 116,0760 kkalkg

= 83355,0810 kkal
. QGH4O;
_ 285444460  _
Tn= 544 00+ 460 0,6425

2105226+ 460
624,40+ 46~ ~ 0074

038
- a2 |

T =

0,38
B 1-0,6074
= 275’2434[ 10,6752 }

= 295,8039 btu/lb = 164,1907 kkalkg
Q GsH4O; = 0,4455kg x 164,1907 kkal’kg

= 73,1470 kkal
. QH0
2124460
Tn=—50s7a+460 ~ = 0°763
Trym 21052265460 _ o oo

705,74 + 460




038
- 43 |

038
_ 1-0,5752 . )
= 972,5524[ m ]

= 973,6858 biwlb = 540,4560 kkalkg
QH;0 = 18050,5240 kg x 540,4560 kkalkg
= 9755513,9990 kkal
Total panas laten kondensasi : |}
Q. = QGHO+QGH0; +QH;0
= 83355,0810 + 73,1470 + 9755513,9990
= 9838942,2270 kkal .
3. Panas sensibel liguid refluks pada bubble point ; Q 1o: ’
QGHC = 218,6771 kg x0,6051 kkalkg K x (372,1792 -298) °K
= 9815,5040 kkal
Q C:H,0, = 0,1356 kg x 0,5419 kkalkg °K x (372,1792 -~ 298) °K
= 5,4508 kkal

3721792°K
QCHO = 5496,7203 [ (0,674142,825%107T-8,371x10°1%4+8,601x10°T°)dT

R i
= 409590,8728 kkal
Total panas sensibel liguid refluks ;
Qu = Q GH 0+ QGH40:+ QH0
= 9815,5040 + 54508 + 409590,8728
= 419411,8276 kkal
4. Panas yang dilepaskan condensor atau panas yang diserap pendingin ; Q. :

Heat Balance :

&

Q+Q = Qut+Qpt+Qc .

S~




|
]
Qe = (Q*+ Q) ~ (Quat Q) !
= (696544,7257 + 9838942,2270) — (419411 + 957882,8063)
= 9158192,3188 kkal.
Sebagai pendingin pada condensor digunakan air dengan :
Suhu aair masuk condensor ;4,=30°C

1

Suhu air keluar condensor ; ty= 50°C

Jumlah air perdingin yang dibutuhkan :
m = - L] - ‘
Gox(t2-t))
]
9158192,3188 kkal ’

= Tkkalkg°C (50-30)°C |

= 457907,6159 kg i
e. Panas yang dibutuhkan pada reboiler ; Qr
Heat balance overall distilasi :
Qr+Qr = Q+Qe+Qc
Qe = (Qo+Qu+Qo)- Qs |
= (957882,8063 -+ 168244,1097 -+ 9158192 3188) — 1076554,'»5 116
= 9207764,7232 kkal !
Sebagai pemanas pada reboiler digunakan saturated steam pada suhu 350 °C dan

tekanan 16535,1 kP. Dari tabel saturated steam (Smith — Van Ness edisi 4

hal.579) didapat entalpi penguapan steam A, = 214,1255 kkalkg. }F

]

Jumlah steam yang dibutubkan :
|
- Qe |
m X ,
9207764,7232 kkal )
= 214,1255 kkal/kg

= 43001,7197 kg

? — e T e et m e
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Tabel B — 10 Neraca Panas Total Distlasi D — 01

|
Keluar ; kkal ll

Komponen | Masuk ; kkal !
Distilat Bottom |

QC:H,0 227539719 22417,3635 -
QH:0 949033,0819 | 9354529855 147,2895 1
Q G40, 104767,4578 12,4573 168096,8202 | ||
Q condensor -1 91581923188 -1
Q reboiler 9207764,7232 = A

10116075,1251 168244,1097 i ’

Total 10284319,2348 10284319,2348 }
|

A




13. Cooler C - 02 |

Fungsi : menurunkan sthu produk liguid arcylic acid keluar bottom distilasi D — 01

sebelum dialirkan ke tangki produk.

|
D-01 [
T:141,2854 °C

: |
|

Air Air
T:30°C — P C-02 —» T.50°C

I

T:30°C
Produk Acrylic Acid

a. Panas sensibel liguid masuk cooler C = 02; Q) = panas sensibel /liguid keluar

bottom D - 01. ;

Q) = 168244,1097 kkal :
b. Panas sensibel liguid keluar cooler C—02 ; Qy : |
Q CsHs0, = 2568,1877 kkal x 0,5275 kkal’kg ° K x (303 —298)°C

= 6773,5951 kkal |
303*K
QH,0 = 12567 I(0,6741+2,825x10"1‘-8,371x10‘T’+8,601x10'9T’)dT
298°K '

= 6,2866 kkal |

Total panas sensibel liguid keluar cooler
Q: = Q GH.O+QH0

= 6773,5951 + 6,2866 ) |

= §6779,8817 kkal




¢. Panas yang diserap pendingin ; Qs ;
QG =Qi-Q
= 168244,1097 - 6779,8817
= 161464,2280 kkal
Sebagai pendingin pada cooler C — 02 digunakan air dengan
Suhu air masuk C~02 ;44 =30°C
Suhu air kelnar C-02 ; t,=50°C

Jumtah air pendingin yang dibutahkan :

Q3
Cox(tz—1)

m=

161464,2280 kkal
1 kkalkg °C(50 — 30)°C

= 80732114 kg
Tabel B — 11, Neraca Panas Total Cooler € — 02

Komponen Masuk ; kkal Keluar ; kkal
QGO 168096,8202 6773,5951
QH.0 1472895 6,886
Q pendingin -1 161464,2280
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Lampiran C [1

Perhitungan Spesifikasi Peralatan

1. Tangki Baban Baku Propilen h
Kode alat :T-01
Fungsi : menampimg bahan baku propifen untuk persediaan proses pabrik
selama 1 tahum. |

Tipe : tangki berbentuk bola l.i
Propilen cair disimpan dengan kondisi penyimpanan ?
a. Tekanan  : 20 atm =294 psi |
b. Subu : 30°C
1. Volume tangki; V¢t

Laju alir cairan (m) = 2151,9022 kgfjam = 4744,0836 lb/jam

Densitas cairan (pL) = 29,0507 1b/f® . :

Waktu penyimpanan = 1 bulan =720 jam




Volume cairan yang ditampung : |

M.t i
Z - s

4744,0836 Ib/jam x 720 jam
= 29 0507 IbA

= 117578,5845 fi°

Tangki diranceng 80 % terisi cairan dan jumlah tangki scbanyak 5 buah, maka

volume tangki untuk 1 buah tangki [

_ 117578,5845
Vt = 08055 = 79394.6461 £

2. Dimensi Tangki

Volume tangki (bola) ; Vit :

Vi=43.n.¢7 |
1/3

o 3V, ' f
Sari-ari tangki (1) -[ T ]

_ [ 3 % 29304,6461 113 |

4x3,14 J |

=19,1ft = 58m {




3. Tebal shell (dinding) ; 1,

Tebal shell dihitung dengan menggunakan persamaan :

pP.d

T ="Zgp *C

Dimana : P = tekanan desain ; psi
d = diameter tangki
=2xr=2x%19,1=382ft=45841in
f = tegangan yang diizinkan dari bahan konst:_uksi s psi
E = efisiensi pengelasan
C = faktor korosi ; in
Faktor keamanan desain diambil 15 %
Pdesain = 1,15xP operasi

= 1,15 x 294 psi = 338, psi

Bahan konstruksi shel! yang digunakan stainless steel SA — 167 grade 3 tipe 304,

|
faktor korasi (C) = 0,125 dengan nilai £ = 18750 psi {appendix D item 4 hal. 342

Brownell & Young) dan efisiensi pengelasan tipe double-welded butt-joint E = 80

% (tabel 13.2 Brownelf & Young).

Maka :

3381 psi_x 4584 Lo 10se
(2 x 18750 psi x 6,80) 0,125 in

= 2,57in
Digunakan tebal plat shell standar =6 in

fg=
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2. Pompa Umpan Propilen
Kodealat  : P-0l |
Fungsi : mengalirkan larutan propile:rz dari tangki bahan baku ke vaparizer,
Tipe : single stage centrifugal pump.

I
[
I
1

Laju alir massa propilen (m) = 2151,9022 kgfiam = 4744,0836 Ibfjam

Densitas cairan (p) = 29,0507 /R

|
i B
I
Viskositas propifen (11) = 0,2661 Ib/ftjam = 7,3917 % 10 Ib/ft.det ’}

1. Laju alir volumetrik bahan (Q) :

Q=tiot

4744,0836 ib/jam
29,0507 Ib/f°

= 163,3036 f’fjam = 0,0453 f*/det .

2. Diameter optimum pipa (D;) :

Dihitung dengan menggunakan pers. 15 hal. 496 Peters untuk asumsi aliran
|

i

turbulen (Ng, > 2100)
Dl = 3‘9 Qr0,45 . p0,13
= 3.9x0,0453 %% x 26,0507 '3

|
|
l
|
i
i
|

=1,5113

Dipilih pipa nominal dengan spesifikast : (tabel 13 hal. 888 Peters)
NPS : 1% in |
Schedule T 140
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Diameter dalam : 1,6101mn = 0,1342 11
Luas penampang - 0,01414 fi?

Uji bilangan Reynold (Ny.)
pv.D

NRc =
I\
Q

Dimana : V =

A ]
.’. \

0 ,0453 ft'/det /
= = 320 fi/det (-' .

0,0142 ff* \ o
29,0507 Ib/ft’ x 3,20 fi/det x 0,1342 ft \/

maka; Ngre = 7,3917 x 16 ~° 1b/ft.det
1638777,5831

Nge > 2100, asumsi aliran turbulen memenuhi

. Direncanakan sistem pompaan terdiri dari :

a. Pipa lurus panjang L = 165 fi

b. 2 buah elbow 90 °, 1 buah gear valve full open, 1 buah globe valve
conventional full open.

¢. Tinggi pemompaan z = 25 fi

Panjang aliran perlengkapan pipa sebagai berikut :

2 buah elbow 90 (LLe/D=30) Le=2x30 x0,1342 = 8,0520 i

1 buah gate valve (Le/D=13) Le=1x13 x0,1342= 17446 ft

1 buah globe valve (Le/D = 450) Le =1 x450 x 0,1342 = 60,3900 ft

Total Le=70.1866 fi



—Aﬁ'}i = () (Pl =P2) |.
AV? ']
25 =0 (Vi=Va) L

|

Az—-gc- = 25 ft ~bf./Tom l’

maka: -wy = 25+ 1,8997 = 26,8997 f.1bfibm |

. Tenaga pompa (WHP) : ’

— wxQxp i
WHP =~ Tofidet/ip

26,8997 §t - Ibf/lbm x 0,0453 ft */det x 29,0507 Ib/f’
Y 350 ft— Ibt/det/Hp

= 0,063 Hp .
dari fig. 14.37 Peters hal. Diperoleh efisiensi pompa () untuk kapasitas minimal
0,2 — 0,49 ( diambil n =0,20)

WHP 0,063 |

maka :BHP = N = 020 = 0,32 Hp . !
|

Tenaga motor (BHP) : [

Unstuck BHP = 0,32 Hp dari fig. 14.38 Peters hal, 521 diperoleh efisiensi
motor = 35% I .

0,32
Maka: BHP = —0:'5‘5"' = (0,91 Hp |

i
i’
d

|

I

Digunakan pompa dengan tenaga motor 1 HP,

Y ot
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3. Filter Udara

Kode alat : F-01 'l .
Fungsi : menyaring udara yang akan digunakan sebagai pengoksidasi pada
reaktor R —- 01 dan reaktor R — 02,

Kebutuhan udara m = 12776,5922 kgfjam = 28172,3858 lb/jam .
Konseatrasi deb atan kotoran udara di daerah industri berkisar 2,0 gx/100 3 (Perrys
edisi 6 tabel 20 — 38). Dari tabel 20 — 40 Perrys edisi 6 kelompok filter yang sesnai
adalah kelompok High Efficiency Particulat Air (HHEPA), dengan spesifikasi sebagai
berikut : I

1. Tipe . : HEPA

2. Ukuran t24x241n
3.Kapasitas /unit ~ : 1000 ft*/menit |
4. Jumizh : 1bugh :

4. BRlower Ydara

Kaode alat : G-01 J

Fungsi + mengalirkan udara pengoksidasi ke reaktor R — 01 dan reaktor R-01.
Tipe : centrifugal fan. )

Laju alir massa udara m = 12776,5922 kgfjam = 28172,3858 ib/jam

Densitas udara p = 0,08081b/8> (Perrys edisi 6 tabel 3 - 30 hal.3::— 78)
Laju alir volumetrik udara (Q) : ;

Q=

28142,3858 Ibfiam
= 0,0808 1o/6" l

= 5811,1357 f*/menit




Power blower dibitung dengan menggunakan persamaan 6 — 34b Perrys edlSI 6 hal.
6-22 sehagai berikut : |

BHP = 1,57x 10 QP
Dimana: Q = rate volumetrik fan; f*/menit

P = iekanan operasi fan; inthQ

Diketahui tekanan operasi P = 1,8 atm = 0,7329 int1,0
Maka power blower (BHP) :

BHP = 1,57x 10™* x 5811,1357 f*/menit x 0,7329 inH,O

= 0,67 HP 1

diambii efisiensi motor penggerak =75 % ' 'r

0,67
Power motor blower P = """""""0 715-IP
P = 0,89 HP |

Digunakan power motor standar ] HP /

5. Vaporizer |
Kode alat : V-01

Fungsi : menguapkan cairan propilen |
Tipe : shell and tube <
.
Steam T = 662°F |
! &

Propilen .
T = 86°F ——» V. o1 » T=1235°F
T = 662°F €!
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Sesuai hasil perhitungan pada neraca massa dan neraca panas diketahui :

Beban panas vaporizer V-01. |

a. Pemanasan (preheating) Qp = 31519,4592 kkalfjam = 125077,2190 Btu/jam
b. Penguapan {Faporizingi) Qv = 162557,2012 kkal{jam = 645068,2587 Btu/jam
¢. Rate fluida panas (steam) W = 906,3687 kkaljam = 1996,1673 Btufjam
d. Rate fluida dingin (propilen) w = 2151,9022 kkal/jam = 4744,0525 Btu/jam
Liguid propilen masuk vaporizer pada subu 30 © C (86° F), penguapan pada suhn
50°C (123,48°F) dan suhu keluar vaporizer : 50,8413°C (123,51°F). '
1. At 1|
a. Prehealing (At), ’

Fluida panas Fluida dingin Beda
662 Suhu tinggi 123,48 538,52
662 Sulw rendah 86 576 :
0 Beda 37,48 3748
A 37,48 L o ’
IMID ="g576/538,50) = 95705°F

Qp 125077,2190 <,
(Atp = 557,05 = 224,535 Btu/jam °F

b. Vaporizing (At)y . |

Fluida panas Fluida dingin Beda |
662 Suhu tinggi 123,51 538,49
662 Suhu rendah 123,48 53852

0 Beda 0,03 0,03

0,03 ~ )
LMTD = }7(53833/338,4) ~ 235,50 °F '

e
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o =R - 1197498 Brufem°F |

Q
> = 224535+ 1197,398

= 1422,4330 Btw/jam °F :
. | Q total
2.Qnt
. _(125077,2190 + 645068,2587) Btu/jam r.
> 1422,4330 Btu/jam °F |
= 541,43 °F ]
Dirancang menggunakan HE 1 — 2 dengan spesifikasi :
Tube side : i
oD :1lin |
BWG . 16 |
1y :087in=0,0725 1t
2 : 0,2168 A
2t : 0,594 in’ ' |
pitch : 1 Y4 in square |

L{panjang) : 16f |
Passes{n) 2 |
Jumlahtube : 76 buah =

Shell side
D : 15%i1n i
'y
Baffle T 5m . " 1"

Passes (n) :1 _ |

J. N S I




2, Tube side fluida dingin (propilen)

a. Luasaliran ; a

_ Ntxa‘t
= TG xn

76 x 0,594
= a5 = 0,15675 &

b. Kecepatan aliran massa ; Gt

. ‘V\Ti

____8,1673 Bu/jam
=T 01568 /¢

12743 4139 Ibfja £
¢. Bilangan Reynold ; Re

D,Gt
Re, = m

Pada Tc= 662 °F didapat viskositas steam p= 0,023 ¢p
(fig.15 Kem)

0,023 fi x 12743,4139 Ibfjam.
& = 0,057 Tofjam £t

= 16587,0290
d. Xoefisien perpindahan panas bagian dalam ; &,
Untuk steam kondensast : )
b; = h;, 1500 Btufjam f °F (Kern bal.164).
2. Shell side
Preheating -




a. Luas aliran ; a,

- IDxcxB |
144 x Py |

__1525x025x5 !
144 x 1,25

= 0,1060 f?
b. Kecepatan aliran massa ; G i

G’g=

ay

_ 8539,2944 To/jam
0,1060 i

' = 80559,3811 Ibfjam.i*
¢. Bilangan Reynold ; Res:

Dc .G,
RES - l-l l

Padat, = (86 + 123,48)/2 = 104,74 ° F didapat sifat-sifat fisik prapi}en
Vigkositas 11 : 0,11 cp=0,2661 b/t jam i
Konduktifitss panask ~ : 0,0171 Bru/fam.f(°F/R)
Kapasitas ¢ : 0,66 Brw/Ib°F
D, = diameter ekivalen shell ; in i.
= (0,991 |
= 0,825 fi (fig. 28 Kern) ;
I

R 0825 R x 80559,3811 Tb/jam &
= 0,1887 Ibjjam it

= 35220,7151 : |

d. Koefisien perpindahan panas bagian luar ; h,
13

i




)

Dari fig. 28 Kern untuk Re, = 35220,7151 didapat JH = 110
i3
o doom || 066x02661
ho = 110[0,0825][ 0.0171 J x1

= 49,5672 Btu/jam.fi* °F
e. Koefisien perpindahan panas keseluruhan bersih ;U,

hio X o
U = Fpths

1500 x 87,5820
1500 + 87,5820

= 47,9817 Btufjam.ft °F
f.  Luas permukaan perpindahan panas untuk preheating ; Ay

3
Ao = UrE

B 125077,2190 Btu/jam
T 47,9817 Bt " Fx 557,05 F

= 4,6800 ft 2
Vaporizing .
a. Bilangan Reynald ; Re, :

D:.G;

Reg = It

Padat, = (123,51 + 123,48)/2 = 123,495 °F didapat sifat-sifat fisik |




Propilen viskositas .~ : 0,2298 b/ft jam
Konduktifitas panas k. : 0,0185 Btu/jam.f* CF/ft)
Kapasitas panas ¢ : 0,69 Btu/ib°F

0,0825 f x 80555,3811 Ib/jam. &
Res = 0,2298 Ibjam it

= 28921,4488
b. Koefisien perpindahan panas bagian luar ; I :

k .1 1
bo =JH B | Tk | &

dari fig. 28 Kern untuk Re, = 304869,2175 didapat JH = 90

' 00185 069X02298 | 153
b =90 [ 0,0825 ][ 0,0185 ] x1

= 41,2474 Btu/jam.f* °F
¢. Koefisien perpindahan panas keseluruhan bersih ; U,

U, = Joxho
v Eio+ho

1500 x 41,2474
= 1500+ 41,2474

= 40,1435 Bwjam ft °F

d. Luas permukaan perpindahan panas untuk vaporizing ; Ay :

Qv
Ae = TR (AD




6450682587 Btw/jam
40,1435 Btu/fi* °F x 538,50 °F

= 29,8404 f®
3. Total luns permukaan perpindahan panas (A;)
A, = Ayt Ay
= 4,6800+29,8404
= 34,5204 f?
4. Koefisien perpindaban panas kescluruhan bersih (U,)

2 QAL
Ue =~ ABM

1422 4330 Btu/jam ° F
34,5004

= 41,2056 Btu/jam.f*°F
5. Keefisien perpindahan panas keselurohan desain (Up)

__Q
Up = Ax At

Luas permukaan perpindahan panas desain (A) :
A =NyxaxkL
= 76x0,2618x 16
= 318,3488 f*

ka:Un = 7701454777 Biufjam
maka:Up = 3183488 f* x 541,43 °F

= 4 4681 Biwjam.f*°F

Lamp,C -~ 16
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6. Faktor pengotoran, R, :

41,2056 — 4,4681
~ 31,2056 x 4,468]

= 1,1995=0,2 |

Ry desain > Ry minimum = 0,0030, maka desain layak digunakan. !
7. Pressure drop |

.a. {ube side

Pr id)

=1 f.G]:.L.Il
il [ 522x10° D.S.& :

dari fig. 26 Kern untuk Re; = 16587,0290 didapat faktor friksi £ = 0,00027
dari tabel Kem didapat volume spesifik steam pada suhu 662°F = 0,0278
/b, maka spesifik grafit steam (5) : |

1 |
§ = T0.0078 b x 63,43 10/t |

= ,5762
schinggn : !

1 0,00027 x 12743 4139* x16 x 2
AP =% | ST 107 x0,0725 X 05762 % 1

= 0,0003 psi ,
AP, hitng < AP maksimum = 2 psi, maka desain vaporizer layak
digunakan. ]
i
|
|
[k
|

1 —




b. Shell side I

I
3
I

Preheating )

Dari fig. 29 Kern untuk Re; = 35220,7151 didapat faktor friksi £ 0,0070
|

Panjang dari zona pemasangan (Lp)
Ly = LiAslAs) | ‘
= 16(4,6800 /34,5204)=2,1692 &
N+1) = 12(L/B) r
= 12(2,1692/5) = 52060 ft ]| |
spesifikasi graiitis = 0,5304 |

AP £Gs: DN +1)
S 522x10" xDexsx b .

0,0017 x (80559,3811)° x 1,2780 x 5,2060 ‘
= TTT527x 107 x0,0825 % 0,5304 x | f

= 0,03 psi |

Vaporizing !
Dari fig. 29 Kern untuk Re, = 28921 ,4488 didapat faktor friksi f=: 0,0019
f2fn’, |

|

Panjang dari zona penguapan (Ly)
L, =16-1,=16~-21692 = 13,8308 % !

|
MN+1) = 12(LD) |
12 (13,8308/5) = 33,1940

|

BM T, P

l
|
|
|
i

depitasuapp = vk ~.T.-2—-x B, ) ,
o - I
_ 42,0152 492 "R 204 psi _ 1,9738 b/

355 '/lbmol * 583,495°R * 147 psi




3
spesifik grafiti (s) = %336-1%‘- =0,6787

.. 0.0019 x (80559,3811)% x 1,2708 x 33,1940
522x10"%x0,0825x0,6787x1 .

= 0,17 psi
Tekanan total pada bagian shell ;
AP; total = 0,03+0,17 = 0,2 psi ;

AP, hitung < AP; maksimum = 10 psi, maka desain vaporizer layak digunakan.
6. Heat Exchaager

Kade alat : HE—-31

Fungsi : Memanaskan umpan R -0l dengan memanfaatkan panas yang

" dibawah gas produk R — 02 sebelum masuk absorber. ;'

Tipe : Shell and tube :

|

T, =536 °F ‘

l |

ts =95 °F ———# HE-01 |——» ,=50040°% |

) Ty = 140°F

Sesuai hasil perhitungan neraca massa dan neraca panas diketahui :
- Rate fluida panas (W) : 32911,8684 1bjjam




- Rate fluida dingin (W) . 28419,6356 fjam

Lamp.C - 20

|
|
I
|

- Beban panas HE - 01 (Q) : 1088126,9774 Btufjam
1. At; beda sulz sebhenarnya
Fluida panas Fluida dingin Beda suhn
536 Sulw linggi 500,49 35,51
" 140 Suhu rendah 95 45
396 Beda suliu 405,49 9,491
i

(536 — 500,49) — (140 — 45)
Tn (35,51/45)

LMTD =

= 40,0678 °F

R=1=D .o s= A=t

1 =0,98

AT =TMTD x Fr =40,0678 °F x 0,85 = 34,0576 °F
Dirancang menggusniakan tube dengan spesifikasi
oD Lin

BWG :16

1D :0,92in =0,0725 ft
%o 10,2618 i

at : 0,594 in®

Py : 1 % (triangular pitch)
L (161l

2, Tube side; fluida dingin

a. Luas aliran; 3,
Nix a’t
144 x 1

91 % 0,59
144 x2

a4 =




e

= 01877

|
|
b. Kapasitas massa ; G, ,i
]

_28419,6356 Ibfjam
= 018778

= 151409,8860 Ib/jam ¢
¢. Bilangan Reynold ; Ng.:

Npe = _—D;IGl !I
)
. D = 0,0725 ft
Il
Re = 0,0725x 151409,8860 |
0,0245

|

|

= 448049,6672 I
|

en (1]

' 173
_ 0.02 0.5581 x 0.0245 ¢
b =600 75 0725 0,02 | :
]
]

I
= 140,1137 Br/jam.A*.°F |

D |
Mo =1 ¥ Top’ \
0.87 i

hie = 140,1137 x -




= 121,8622 Btufjam.fi.°F
. Shell side ; fluida panas
a. Aliran panas ; 2,
0. = JOXCXB *
T 1447
B = 2:§5 x1D shc}l =0,]
DimanaC’'= - 0D=1%-1=0,25
15,25x0,25%6,1
144 x 1,25
= 0,]2924
b. Kapasitas massa ; Gs

32011,8684 Ibfjam’
= 0,1292 &7

= 254735,8235 Ibfjam Y’
¢. Bilangan Reynold ; Npe

D.G;
n

Nge =

D.= 0,72m=0,061f

Re = _0.06x254735,8235

0,0271

= 503790,7531

y 1/3
= S S.IL
o eem () )

Lamp. C - 22
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173
0,0218 0,56353 x 0,0271
ho = 750[ 0,06 [ 0,0218 ]
= 24272686 Btufjam.fi> °F

4, Koefisien perpindahan panas

hio x ho
Ue = hio +hp

__121,8622 x 242 2686
T 121,8622 + 242 2686

= 25128120 Bufjam.A°F
Apgomks = NyxLxa, .
= 91 x 16 x 0,2618 = 381,1808 f°

Q

UD = A;Q-Xﬁt

1088126,9774 Btu/jam
381,1808 x 34,0576 °F

= 104,9493 Btu/jam.°F
5. Faktor pengotor ; Rd
Uc, - UD
Rd = U.xUp

251,8120 — 104,9493
51,8120 x 104,493

= 0,0051

6. Pressure drop
a. Tube side , F
___ f.GELla
AP = 553 x10° DS 4,

Untuk Np, = 448049,6627 didapat faktor fiiksi £= 0,0001




0.0001 x (1514098860 x 16 x 2 !

AP

= 0,023 psi
AP, hitung < AP; maksimum
digunakan. ; !
b, Shell side
N+1 =(LB)12
= (12/6,1) 12 = 23,6066
Untuk R, = 503790,7531

f = 0,001
D, = L1042 ft
D. = 0,06 ft

f.GE D. 0%1)

=

522 x 10" x0,0725x 0,8511

2 psi, maka desain HE —|i01 layak

APy =

APy

522x107 D.S.4s

0,001 x 254735,8235% x 1,1042 x 23,61 f

- 522 x 10" x 0,06 x 0,9812

= 0,55 psi |
APy hitung < AP, maksimum = 2 psi, maka desain HE ~ |01 layak
digunakan.

Menggunakan perlitungan yang sama seperti di atas untuk HE -

32.
I

L ]




7. lleater
Kode afat » H-01
Fungsi . menaikkan subu umpan rektor R-0} yang keluar dari hear
exchianger HE — 01. i}
Tipe . shell and tube J
Steam Ty= 662°F .
|
! ]
4, =50049°F H -0l 3 Umpan R-01 ‘
11'—'603 °F !
. !
j
I .
Kondensnt steam . ,

Ty=662°F . |
l
Sesuat hasil perhitungan neraca massa daa neraca panas diketahut : . :!
- Laju alir massa umpan reaktor (w) = 12890,8625 kpfjam = 28424,3518 Ibjjam
- Laju alir steam (w) = 5168975 kg/jam =~ 1139,7589 lb/jam
- Beban panas heater (Q) = 110680,9313 kkalffam = 439217,0165 Biu/jam

1 At ; beda suhu sehenarnya |

Komponen Fluida dmgm Beda suhu |

662 Suhu tinggi 608 54 .

662 Sulu rendah 500,49 161,51 ;

0 Beda suhu 107,51 107,31 :

I

107,51 _ - !

AtLMTD (6T 31750 98,13°F ::

1l

2- UD I HI

t

Menurut tabel 8 Kern hal. 840 untuk fluida panas steam dan fluida dingin gas

didapat Up = 5 - 50 Btufjam £ °F
Trial Up = 45 Btwfjam f*°F




Luas permukaan perpindahan panas (A) :

Q
Up x At

A=

439210.0448 Bin/jam
45 Btw/jam f* °F x 76,25 °F

= 128,0029
dirancang menggunakan fube dengan spesifikasi :
QD : %in
BWG : 16
D : 0,620in=0,0517 f&
a  : 0,1963 R
gt 0,302
Pr @ lin{rianguiar pitch)

L :8ft
Jumiah tube (Ny) :
M= a:cL
_ 128.0029 f2
= 0,193 Mx8 1t
+ = 81,50 buah
Dari tabel 9 Kern hal. 842 dipilih nilai yang mendekati N;
Didapat :
1D sheil : 12
N, : 82 buah
Passes(n) :2
A terkoreksi = N;xLxa

= 82 x 8 4x0,1963 i*/f

I




= 1287728 % !

|
|
: Q *i
Up terkoreksi = T n A "i
439217,0615 Btw/jam |
1287728 ¥ x 7625 °F
= 44,73 Btu/jam f%.°F
(trial Up = 45 ; memenuhi) |
. Tube side fluida dingin i
. Luasalivan; 3 1
|
_ Nixa't |
 l4d4xn |
_ _82x0302
T 144x2 J
= 0,9428 f*
. Kapasitas massa ;G; '|
I
w i
G = =
28424,3518 Ib/jam ; i
0,9428 fi*

= 30148,867 Ibjjam.ft?
. Bilangan Reynold ;Ng, !

D. G
Npe = n !

Padat, = (608 + 558,10/2) = 583,05 °F, didapat sifat-sifat fisik campuran
fluida dingin (gas) : |
Viskositas (1) - = 0,0382 Ibfjam.ft |
!
|

1
1
\
r

LAY




Kondukiifitas panas (k) = 0,0318 Btn/jamfi%.°F
Kapasitas panas (c) = 0,671 BtwTb °F

No. = 0517 ftx30148,867 ibfjam fi
Re = 0,0382 Ibjjam 3t

= 40803,57
d. Koefisien perpindahan panas bagian dalam ; hi

o[ ]

Dari fig, 24 Kern wntuk Npo = 40803,57 didapat JH = 130
_ 130 [ 00318 |( 064003630 |
0,0517 00318

= 09715 Btw/jam f2.°F

= hix B
hio hleD

_ 0,62
= 99715 % —035—
= 8,2431 Btw/fjam.A~°F

4. Shell and side fluida panas

a. Luasaliran; a,
M xe¢'xB
= 144x P,
dimana: ¢’ = Py -OD
=1-0,75 = 0,25in -

B = 22 Gpe minimum)




A2 o4
=7 24 i

_ _I2x025%x24  _ noep
B 144x1 0.05 1

b. Kapasitas massa ;G

w
G = =

1139,7589 Ibfjam
0,05 i

22795,178 Ib/jam.f?
c. Bilangan Reynold ;Ng.

1]

D,. G,
Rs = T

Dimana: D, = diameter ekivalen shell (fig. 28 Kern)
= 0,73 in= 0,0608 ft
Pada T, = 662 °F, didapat viskositas steam = 0,0363 Ibfjam.ft.

No. = 0608 x22795,178 Ibfjam £
Res = 0,0363 Ibfam.ft

= 38180,3532
d. Koefisien perpindahan panas bagian dalam ; h,
Untuk steam terkondensasih, = 1500 jamAi2.°F/Btu. (Kem hal, 164)

5. Koefisicn perpindahan panas keseluruhan bersih (U,)
1. = B xho
¢ I +he

61,5172 x 1500
© 61,5172+ 1500

=59,0937 Ba/jam f°F




6. Faktor pengotor, Ry

Uc"Ud |
Ra = g1, ,

59,0937- 44.73
59,0937 x 44,73

= 0,0041 jam.fi’.°F/Btu
Ry desain> Ry minimum = 0,0030, maka desain layak digunakan .

7. Pressure drop

a. Tube side

Hi
_ £G,2.Ln .
AP, = "5[ 522%10 © D84 :I |

|
dari fig. 26 Kem untuk Nr. = 40803,57 didapat faktor friksi f=0,0017
b

AP, =V, 0,0017 x 30148.867° x 8 x 2 '
522 x 10 " x.0,0517x0,0116 x 1,0

= 0,4 psi :
AP; = hitung < AP, maksimum = 2 psi, maka desain heater layak digunakan.

b. Shell side : |
Preheating J

ap, = _£G:®.DN+1)
522%10" D89 |

dari fig. 29 Kern untuk Ng, = 38180,3532 didapat faktor friksi £=0,00165
M+D  =12(LB) |
= 12(872,4) = 40 & ]

D, =122 = 1R ' ;

s =0,1225 _ y




Ap, = 0.00165x22795,178”x 40
' 52x107x1x05762x]1

= 0,0014

AP, hitung < AP, maksimum = 2 psi, maka desain heater Jayak digunakan,

Menggunakan perhitungan yang sama sepesti di atas untuk H— 02,

8. Cooler
Kode alat : C-01 ‘

Fungsi : Menurunkan suhu gas produk R — 01 yang keluar dari heat

exchanger HE ~ 02 sebelum masuk ke reaktor R — 02

AirTs = 8h DF

Gas
Ty =55725F ———p C-01 —» T=536°F

T=140°F

Sesuai hasil perhitungan neraca massa dan neraca panas diketahui :
- Beban panas cooler C-01 Q = 482548677 kkalfjam =

Btu/jam=191487,5702

- Rate fluida panas (gas) W = 12820,8625 kgfjam = 28393,9703 lbfjam

28419,0090

|
i
1

91451,8560

- Rate fluida dingin (air ) w = 2412,2934 kgfiam = 5313,421;:5 Ibfjam =

3318,1071

i
I




Lam;:li. c-32

|
s.f
|
1. At; beda suhu sebenarnya fl
Fluida panas Fluida dingin Beda subu !
557.25 Suhu tinggi 140 41725
536 Sulw rendah 86 450 ¥

21,25 Beda suhu 54 32,75

At = EMID = 2202 = 443 42°F
. ~ In (450/417,25) = 4
_Th-T. 21,25 o {
R = -t 54 = 0,43 .
ta 1 54

S=TTw = 4nxm =0l
Dari fig. 18 Kern hal.828 untuk HE 1 — 2 didapat Ft = 0,95

At = Ft x IMID

= (.95 x 443,42 = 421,249°F r
2, UpdanA

Sesuai tabel 8 Kem hal. 840 untuk fluida panas gas dan fluida,dingin air
diperoleh Up = 2 - 50 Biw/jam fi2.°F 1
Trial Up= 8 Btu/jam. F£*.°F, |
Luas penmukaan perpindahan panas (A) :

e O
Up x At

191451,8560 Btu/jam !
8 Btu/jam f*.°F x 421,249 ‘

= 56,8108 ' !
Dirancang menggunakan (ube dengan spesifikasi : :
0D  : %in |

BWG : 16 . |




D :0620in=0,0517H
2%  : 0,1963 /R’

a’t  : 0302 in’

Pr  : 15/16 in (tdengular pitch)

L 181
Jumlah tube () :
A
Ne= 3T
___56.8108 A
T 01963 H/x 8 ft
= 36,1760 buah

‘.l
i

1

Lamp.C - 33

dari tabel 9 Kemn hal. 842 dipilh nilai yang mendekati N, = 55,54 buah untuk

OD % in dax pitch triangular Pr=11in

Didapat :
1D shell :8in
N, : 36 buah
FPasses(n) 1

- Aterkoreksi = NyxLxa,
= 36x 8 ft x 0,1963 A/t

= 56,5349 fi
terkoreksi =
Up terkoreksi F—
_ 1914518560 Bu/jam
= 56,5344 ft" x 421,249 °F
(trial Up =~ 8 ; memenuhi)

3. Tube side flnida dingin
a. Luasalitan;a;

_ Npxa’t
%= Jddxn

l}




36x 0,302
144 x 2
= 0,0755 &

b. Kapasitas massa ;G;

W

G;= a

5313,4215 Ib/jam
= 0,0755 &*

= 70376,44337 Ibfjam.ft°
c. Bilangan Reynold Nge

Lamp. C - 34

Padat, = (140+86)/2 = 113 °F, didapat sifat-sifat fisik air: |

Viskositas () = 0,5989 lbfjam.ft = 0,0089
Konduktifitas panas (k) = 0,0120
Kapasitas panas (c) = 0,43

Ne. = 0,0517 f x 70376,4437 Ib/jam.f*
Ro 0,5989 Ib/jam.ft

= 6075,2415

d. Koefisien perpindahan panas bagian dalam ; hi
i3

ot (2]

1/3
00102 ) 043 x0,5989
=2510,0517 0,0102

= 14,4696 Btwjam R °F




hio=h1){-"(-l)l%‘ !

0,63
= 14,4696 % 075
= 12,1545 Btu/jam ft°F
4, Shell and side fluida panss
a. Luasaliran;a,

2. = ID:x¢’xB N
* 144 % P,

dimana : ¢’ = Pr-0D
= 15/16-0,75=0,1875in
B = ID shell (baffle maksimurn)

8x0,1875x8 A

& = “gaxi516 -~ 00889 ft

b. Kecepatan massa
W

Gs = 5 ‘.
G = ..28393,9703 Ibffam . |
5 0,0880 ft* |
= 319392,2418 Ib/jam.f* |
c¢. Bilangan Reynold ; N 'j
R, = ~De:G .

B .-

Dimana:D, = diameter ekivalen sheff !
= 0,55 in = 0,0458 ft

pada T, = (557,25 + 536)/ 2 = 546,625 °F didapat sifat-sifat fluida

!
|
|
{
|
]

pamas: . I.!

h
g

|
|

i)




Lamp. C ~ 36

Viskositas i = 0,1907 Ibjjam.f
Kondukiifitas panas  k = 0,0171 Btufjam.fi* CF/ft)
Kapasitas panas = 00,2661 Btw/b."F

- 0,0458 fi x 319392,2418 1b/jam.f®

Re, = 8,1907 1bfjam.ft
= 76707,7329

d. Koefisien perpindahan panas bagian luar ; h, |
173 y

0.14
w5 ) (] w

Untuk Nge = 76707,7329 dari fig.28 Kern didapat I =150

13
= 0,0171 ¢ 0,266] x 0,1907
= 150} = 2 1
a [0,0458 )[ 00171 } M

= 80,4880

5. Koefisien perpindahan panas keseturuhan bersth (U) .'

U. = Dioxhy |
¢ i+ hy r
|

12,1545 x 80,4800 ’ !
12,1545 + 80,4800

f
= 10,5597 Btujjam.ft °F |

6. Faktor pengotoran, Rq ¢
Ua"'UD 1
Ri = T.xUp ;

10,5597 — 8,04
= 10,5557 x 8,04

J
= 0,0038 jam.f® °F/Bm f
Ry desain > Ry mimimum = 0,0010, maka desain layak digunakan.

|
y
j

[ it




7. Pressure drop

a, fube side r

|
£G,% L.n. |

= l'-i
booR /'[5,22x10 "’.D.S] i

dari fig, 26 Kem untuk Re; = 60752415 didapat faktor fiiksi £ =

!

0,0003 i
L = panjang fube : 84t

D = diameter : 0,0517 R

s = spesifik grafftiair : 1,0

n = jumlah passes 0 1

AP, = 13| 00003 x (70376.4437)! x 8x 1
522x10 7% 0,0517x 1

= (,0044 psi
2. Tekanan reduce ; APy

_4n v

AP ="~ x3 2

dimana :v = kecepatan aliran ;ft/det.(lihat point 36)
g. = fakfor satuan grafitasi !

APy = 4x1 042

1 2x32,174 |

= 0,0109 psi |

tekanan total tube ; APy = APrx AP, I|
= 0,0044 +0,0109 J

= (,0153 psi “




APy hitung < APy maksimem = 10 psi, maka desain cooler layak

digunakan. /

b. Shell side . |

J
o, - /[ oty 132)
'
Dari fig. 29 Kem untuk Re; = 76707,7329 didapat faktor friksi =
0,0019 :
(N+1) = 12(LB) :
12(8/8) = 12t |
D; = diameter dalam shell = 0,6667 {t
D, = diameter ekivalen shell = 0,458 fi
S = spesifikasi grafiti campuran gas
spesifik grafiti campuran : = 0,1420

{
. [ 0,0029 x (319751,918)* x 0,6667 x 2 ]

1

52210 x0,0458x 0,1420x 1

il
= 1,08 psi ‘

AP; hitung < AP; maksimum = 2 psi (untuk aliran gas), maka desain

cooler layzk digunakan. l

Menggunakan metode perhitungan yang sama seperti di atas adalah

cooler C — 02 yang berfingsi menunmkan suhu produk asam

prapanoat keluar bottom distitasi D - 01,

|




Lamp. C - 39

9. Absorber
Kode alat : AB-01 !
Fungsi : menyerap gas C;H4O dan C;H,QO» yang terdapat dalam campuran
gas dengan mengpunakan H,0. !
Tipe : packed coloum
Kondist operasi absorber : i
a. Suhu : 60°C
b. Tekanan : 1atm .
sesuai hasil perhitungan pada neraca maisa dapat diketahui komposisi aliran pada
absorber sebagai berikut ; \
"{ Komponen Masuk (kefjam) Keluar (kg/jam)
Gas Liguid Gas Liquid
0O, 22,6079 - 22,6079 -
N 9799,5130 - 9799,5130 -
CQO, 868,0149 - 868,0149 -
H,0O 1167,3596 | 12327,1094 939,4086 1255,0604
CH0 4499299 - 0,4992 499 4307
C:H40, 2571,0691 - 2,5715 2568.4976
Total 149284944 | 12327,1094 11632,6151 15622,9887
27255,6038 27255,6038
BM rata-rata gas masuk : 2. %.BM; '
Dimana x; : fraksi mol komponen i
BM; : berat moleku! komponen i ;
Komposisi gas masuk absorber : l
Xomponen Kg Kegmol x ; fraksi mol BM 'x. BM
0O, 22,6079 0,7065 0,0015 32 ! 0,0480
N, 9799,5130 1 349,9826 0,7293 | 28 ‘20,4204
CO; 868,0149 19,7276 0,0411 44 ' 1,3084
H,0 1167,3596 | 64,8533 0,1351{ 18 12,4318
CH.0 495,9299 8,9273 0,018 56 ”’ 1,0416
CoH40- 25710651 35,7093 0.0744 72 . 5,3568
Total 149284944 { 479,9066 1,0000 31,1070

I

l
t
|
1
t

I




Maka BM campuran gas = 31,1070
Densitas campuran gas masuk {pg) :

_BM T P
v T, & P

_ 311070 Ibfibmo} 492°R 14,7 psi
= T 359f/bmol ¥ TG600°R_ % 14Tpsi

= 0,0710 I/’
Densitas campuran liguid keluar (p) :
P = ZXi. P
dimana:x; = fraksi berat komponen i

pi = densitas komponen i

Maka densitas liquid :p. =1,0051 gricm’ = 62,7484 o/
1. Menentukan dismeter kolom
Menentukan diameter kolom

2]
G’ Lo
Dimana : L’ = rate liguid keluar
= 15622,9887 kgfjam = 34411,8694 Ibjjam
G = rate gas masuk
= 14928,4944 kgfjam = 32882,1463 lb/jam
maka :

L [ﬂ] 05 34411,8694 o.omg] 0.5
G L.f 32882,1463 |_62.74%

Komponen Kg x ; fraksimol | p;(priem®) 0 Xi
H;O 12555,0604 0,8036 1 0,8036
CH,0 4994307 0,0320 0,841 0,0269
C.H.O, 25684976 0,1644 1,062 0,1746

Total 15622 9887 1,0000 1,0051




'i
= 0,0352 f
il

. [ psT]% L
untuk absis "é'" ['ﬁf' = 0,0352 ; pada keadaan floading (pembanjiran) dari
gambar 22 ~ 4 hal. 167 OTK Jilid 2 Mc. Cabe didapat : |

G(;2 .Fp. ELO"
G {o.-pa)ps =020

Dimana : Gg = kecepatan massa gas;[b/ﬁz.det !
: Fp = faktorisian

gL = viskositas cairan ; cp

p = densitas cairan ; Ib/cuft |
pe = densitas gas ; lb/cuft

g = faktor konversi satuan = 32,174 f-1b/Ibf det?

kolom dirancang menggunakan packing jenis keramik cincin rashing lin.
Dari tabel 22 -1 hal. 165 OTK Jilid 2 Mc. Cabe didapat Fp= 155 |
Maka kecepatan massa gas pada kondisi flooding adalah ;

0,5 A

0,20, -
Ge =|:,2gc(pz.pe)po

Fpow™

0,5
[ 0,20 x 32,174 x (62,7484 — 0,0710) x 0. om]
155 0477

= 0,4464 1b/R%.det
diketahui laju alir massa gas masuk G’ = 32882,14633 Ibfjam = 9,1339 lb/det

maka Iuas penampang kolom (A) .

|
A== ]
|

__9,1339 Jb/det
T 0,4464 Ib/Mft°.det




= 20,5 fi2
diameter kolom,

A0S
D= l:ﬁ

0,5
205 1%
“l:% G4 =

atan diameter kolom absorber = §ft = 1,5m.
2, Menentukan tinggi kolom packing
Diguvakan persamaan 22 Peters edisi 4 hal, 694

£ fu).2

h PG

dimana :
AP = pressuredrop ; ‘1b/ft
h = tinggi packing ; ft

7% = nilai konstanta yang tergantung pada ukuran dan tipe packing

= kecepatan superfisial massa cairan ; Ibfjam ft?
= densitas cairan ; Ib/fY’

L
L
G = kecepatan superfisial massa gas ; Ib/jjam.f*
pc = densitas gas ; Ib/R°

L=...I.".......

A

_34411,8694 Ib/jam
- 20,51t°

= 1678,6278 Ibfjam.ft*

. |
dari tabel 4 Peters edisi 4 hal. 694 untuk keramik cincin rashing ukuran 1 1in diperoleh
|

nilai konstanta :

|
]
|




1
|

Lamp.C - 43
|

Y =32x10"%

) = 43x107°
AP didapat dari fig. 16-18 hal. Peters, untuk Go = 0,4464 Ib/f2.dut 1‘£ 1607,04
Ib/f? jam didapat AP = 1,5 inHO/ft = 186 b/t _
maka : . AP

b= yxﬁo[% Jx G

|
|
!
|
l
|

Pc

B 186

- 4.3x107x1678,6278 ] 160704

-8 62,7434 Ear s U

=123t =3,75m
diambil tinggi ruang kosong di atas da di bawah menara packing masing-masing 2 ft.
Maka tinggi total menara absorber (H) :
H =h + 2{(2f})
=123 + 4
= 163ft = 4,97m
3. Tebal shell
Digunakan pers. 13-1 Brownell & Young hal. 154

_ P.r +
S=FE-06.P '° |

Dimana -P = tekanan desain ; psi |
r = jarijari kolom;in (12D =%x5=2,5 ft=301n)
f = tegangan yang diizinkan dari bahan konstruksi ; psi
i,'

E = efisiensi pengelasan
¢ = faktor korasi ; 0,125 in .'

|
|
t
|
I

1
|




" Bahan konstruksi untek head sama dengan shel!

faktor keamanan perancangan 20 %+ 100%=120%=1,2
maka P desain = 1,2 x P operasi

= 12x 14,7 = 17,64 psi
Bahan konstruksi yang digunakan carbon steel SA-212 grade A ‘{l
Dengan tegangan yang diizinkan f =16250 psi. (tabel 13-1) Brownell &
Young) dan efisiensi pengelasan digunakan tipe double-weld Ibu!t Jaint
E~80% (tabel 13-2 Brownell & Youug). !

Maka : ]
= 17,64 psix 30 in ‘ .
ts {16250 psi x 0,80) — (0,6 x 17,64 psi) + 0,125 in
= 0,1657 in l:
!
digunakan tebal shell plat standart = 3/16in = 0,005 m |
|
Tebal head |

Tebal head dihitung dengan menggunakan persamaan 13-12 Brownell &
|
Young hal. 258 untuk head tipe dished.

_ 0885.Pr

- fE-0LP
Dimana : P = tekanan desain ; psi . .
Ic = crown radius ; in
i = tepangan yang diizinkan bahan konstruksi ;ipsi
E = efisiensi pengelasan "
c = faktor korosi = 0,125 in {
fo =0D = ID shell +2 (t;) )
= (5x12)+2(3/16) |
= 60,375 in f
|

Maka :




th, =

0,885 x 17,64 psi x 60,375 m

(16250 psix 0,80)— (0,1 x 17,64 psi)

= (,1975 in.

Digunakan tebal sead plat standart = 3/16in= 0,005 m

i
+0125in

10. Distilasi |
Kodealst  :D—01 |
Fungsi : memisahkan produk acrylic acid (asam propanoat) dari campurannya
:.I‘ipe : plate column :
Data-data yang didapat dart perhitangan neraca panas : |
Stthu vmpan masuk : 1002433 °C i
Suhu puncak menara : 99,9815°C
Suhu keluar condensor : 99,1792°C
Suhu dasar menara : 141,2854°C
Tekanan puncak menara : 1latm "
Tekanan dasar menara : lam |
Kompanen kunci ringan (LK) : HyO |
Komponen kunci berat (HK) : GHO; ‘
Komponen aliran pada distilasi j
a. aliran umpan
Komponen Kg Keamol X ; fraksi mol [
CsHsO 499.4307 8,9184 0,0120 ’
H;0 125550604 | 697,5033 09399 | |
CaH40s 2568.4976 35,6735 0,0481 l‘
Total 15622,9887 742,0952 1,00060 !
|
d
|
|
|
e ——————




b. aliran distilat
Komponen Kg Kgmol x ; fraksi mol
C;H4O 4994307 8,9184 0,012626 l'
H;O (LK} 12553,8037 0974335 0,2987368
G;HLO, (HK) 0,3099 " 0,0043 0,000006 |
Total 13053,5443 706,3562 1,000600 |
¢. aliran bottom
Komponen Ke Kgmol x ; fraksi mol
H,O (LK) 1,2567 0,0698 0,0019 )
GHiO: (HK) 2568,1877 35,6692 0,9981 |
Total 25694444 | . 35,7390 1,0000

1. Menentukan jumiah plarte mimirnum
Digunakan pers. Fenske (Van Wikle pers. 5.118 hal, 236) :

_ Log [ X1x/Xpx] p [Xuk/X1x]s |
3 Log o av

Nn

Dimana ;
Xix = fraksi mol komponen light key (Hz0) pada distilat dan bottom
Xmx = fraksi mol komponen heavy key (C3HpOs) pada distilat dan bottom
oay = relatif volalitas rata-rata kolom
dari perhitungan neraca massa dan neraca panas diketahui milai konstanta
kesetimbangan fase uap-cair untuk komponen heavy key dan light key. ||

v = (op-ap)

dimana : ilj'
op = relatif volatilitas distilat '
_ Kix 0,96§73 - [

@ = g = oo - 0663




ap = relatif volatilitas bottom
_ Kig 368363
% = Ky ~ 099476 1030
maka :

N. = Lozf0,987368/0,000006] x [0,9981/0,0019
" Log 3,8804

= 13,5 plate
2. Menentukan jumlah pelat teoritis
Digunakan metode Gilliand (pers. Hat 242 Van Winkle)

LD~ {LD), N -N,,
L/D+1 dan N+1

dirrana :
LD = refluks operasi
(L/D)x = refluks minimum
N = jumlah plate teoritis
N = jumlah plate minimum
Dari perhitungan neraca panas distilasi diketghui :
Rn = (LD)y = 0,3368
Rp =(LMD) =04378
Maka :

L/D- (/D) _ 04378-03368
LD+FT - ~ 04378+l

dari fig. 5.18 Van Winkle hal. 243 diperoleh korelasi Gilliand

= 0,070

N"‘Nm -
Wy - 00

N-N, = 0,20 N+0,20
N-020N =020+N, dimanaN, = 135




08N =020+135

N = -—%g— = 17,125 plate

3, Menentukan jumlah plat aktual
Viskositas rata-rata umpan masuk kolom pada suhu 100,2433 °C adalah :

Komponen xr ;fraksi berat Licp Pz s XF. 1
C:H,0 0,0319 0,20 0,0065
H0 0,8036 0,26 0,2089
C:HyO, 0,1644 0.45 0,0739

0,2893

oy . ur = 3,8804 x 0,2893 |
= 1,1227

maka o, = 1,227 dari fig. 16-9 Peters edisi 4 hal. 664 didapat efisiensi
kolom keseluruhan g, = 50 %.

Maka ;
N _ Ntzc;ntls +1 H.
R -
. +1 = 3525 ‘ 1

jumizh plat aktual = 36 buah. |

|

4. Menentukan pelat umpan ‘Ii
Digunakan metode Kirkbride (van Winkle bal. 311) [

|
2,

m o _ (xix)rp B (XLK)B !

Log -p— = (,206 IOg |:—-—T 'ﬁ XI " ll

Dimana dan perhitungan neraca panas dan panas diketahui :
Nilai xgx dan x.x ( fraksimol) light key dan heavy key ) j




Lamp. C - 49

Maka :
m (0,0481) | 357390 | 0,00195
Log 5= 020610 | {5300 [—m‘s‘m : }

= 0,5020. -

-%- = 3,2 (dimanam + p = N aktual)

m =32 (p) m.+p=36

m = 3,2 (36 —m)
42, m = 1152
m = 27

P = 36-27 =9 pelat .
Jadi umpan masuk kolom pada pelat ke 27 dari atas atau pelat ke 9 dari bawah.
5. Menentukan diameter menara

a. Puncak menara -
Dari perhitungan neraca massa dan neraca panas diketahui komposisi

uap keluar puncak kolom : (lihat hitungan neraca panas)

Komponen Kgmoljam x; fraksi mol Kg/jam
C:H:O 3,904948 | 0,012626 - 718,1078
HO 305,373350 0,987368 18050,5240
CH,0, 0,001883 0,006006 0,4455

Total 309,280181 1,000000 187690773

BM rata-rata tap = X x; . BM;
= (0,012626 x 56)+ (0,987368 x 18) -+ (0,000006 x 72)

= 16,5049 1b/lbmol
- n. = BM_ Ty P
densitas uap ; ps v X T, X P
16,5049 1b/ibmol 492 R
~ + 355 f£'/ibmol

14,7 psi

X 671,8047 °R * 14,7 psi




L = 3526,8955 kgfjam Ir
Atan V= 3526,8955-2569,4444 ]

= §57,4511 kgljam b
Komposisi aliran liquid keluar dasar menara : |
Komponen m: ke x : fraksi mol ;
H,0 1,725 0,00049 i
GHO: 3525,1705 |  0,09951 J
Total 35268955 1.00000 |

Densitas liguid ;

P = X Xi.pi
= (0,00049 x 1) + (0,99951 x 1,0620)
= 1,0619 gr/em® |
= 66,2988 1b/fi’ i
Komposisi aliran uap yang dibangkitkan reboiler (v) : I

Komponen m; ke Kgmo} Fraksi mol
H,0 0,4683 0,0260 0,0019
C3H:0; 956,9828 13,2914 0,9981
Total 0574511 13,3174 1,0000
Berat moleku! campuran : . |
BM =2x.BM ]‘

= (0,001995 x 18) + (0,99805 x 72)
= 71,8947 Ib/lbmol

!
F
[
|

Densitas uap py = B&(v{ X ? X 11:!
] 0
_ 71,8047 Ib/ibmol 492°R |} 147 psi
359 f°/bmal | - 746,3137 R ’f‘ 14,7 psi
= 0,1320 o/’ |

Dengan menggunakan pers. 1 hal. 656 Peters adisi 4 didapat kecepatan

superfisial vap masuk pada dasar kolom : |
035




Lamp.C - 52

05

66,2988 — 0,1320
= 0-24[ 0,1320 ]

= 5,37 ft/det
Diambil kecepatan uap masuk v, 70 % kecepatan superfisial uap.
Maka v = 0,70v,

= 0,70 x 5,37 fi/det

= 3,759 ft/det
Luas penampang aliran vap ; A :

¢

nm.v
mlv

A=

Dimana m, = massa uap masuk
= 957,451] kgfjam |
= 0,5858 Ib/det |

0,5858 h/det
maka 1 A = Y3010/ x 3,750 Fdet

= 1,1806

diameter pada dasar kolom : :
% [

|




il
Lamp.C - 53

Ii'

= 1,23 ft. '
Dari perhitungan diameter pada puncak kolom dan dasar kolom

6. Mencentukan tinggi kolom

A

digunakan diameter kolom = 8 ft., |
!

Tinggi pelat = (Naktual - ) x t5
= (36—1)x 18
= 6301 i
= 52,5 ft ] '
diambil ruang kosong di atas dan di bawah menara ltlztasing-masingI 15%
Jaditinggimenara Z2 = tinggi pelat + 2 (tinggi rvang kosong)
= 52,5+2(1,5)
= 55,51,
Menentukan tebal shell ; ts
Digunakan pers. 13-1 Brownell & Young hatl. 254 : '
e = “f.';:-"—t{TP' Te !
|
Dimana P = tekanan desain ; psi !
r = jarijarikolom=¥%D =% @ f)=4fi=48in
f = tegangan yang diizinkan dari bahan konstruksi ;psi
E

= efisiensi pengelasan !

¢ = faktorkoreksi; 0,125 in )

P desain diambil : !
= 2 x P operasi ‘

= 2x 14,7 psi !

= 29,4 psi I’

Bahan konstruksi yang digunakan carbon steel SA — 129 grade A.

[
|

E

b
1

|




|
Rl
|
Dari tabel 13.1 Brownell & Young didapat f == 10000 psi dan digunakan

efisiensi pengelasan E=85 %

294 psix48in

Maka:tg =

= (,2914 in
diambil tebal shelf standar = % in.
Menentukan tebal fread ; ty,
Direncanakan menggunakan head tipe hemisperical. Tebal head dihitumg
dengan menggunakan pers. 7.88 Brownell & Young hal. 140,

P.d

ZE-0AP © ©

th=

Kondisi desain tutup (head) sama dengan shell,
Maka :

294 psix 96 1n +g
(@ % 10000 psi x 0,85) — (0,4 x 20,4 psi)

th =

= 0,21 in
diambil tebal head standar = Yiin




Kode alat : CD-0]

Fungsi : Mengkondensasikan uap keluar puncak kolom distilasi

11, Condensor

Tipe : Shell and tube exchanger

t; =86 °F

Ty=211.9667F ————P CD-01

!

ta= 122°F

——» T,=2105199

Sesuat hasil perhitungan neraca massa dan neraca panas diketahui

- Rate fluida panas (W) : 13053,5443 kglfjam = 28777,6549 Ib/jam
- Rate fluida dingin (w) : 457909,6159 kgljam = 1009500,917 ib/jam
- Beban panas C-01 (Q) :9158192,3188kkal/jam = 3634175,868 Bfwjam
1.ILMTD )
Fluida panas Fluida dingin Selisih
211,9667 Suhu tinggi 122 89,9667
40,5199 Suhu rendah 86 124,5199
- 34,5532
LMID In (124,5199/89,9667) 106,3091 °F !
2.Up

Dari tabel 8 Kern hal. 840 harga Up = (2 — 50) Btu/jam f>.°F

Trial :Up = 40 Biwjam f2.°F

}
|

|
l
|




Luas permukaan perpindahan panas (A) :

- Q
Upx At
3634175,868 Btufjam
40 Btufjam /" °F x 106,3091 °F
= 854,6248 f*
Dirancang menggunakan fube dengan spesifikasi :
OD = %in
BWG = 16
Q = 0,1963
ID =0,620in
L = 12ft
Pr = 15/16 in triangular
Jumiah tube, (N;) :
N= a;:L
8546248 £
0,1963 */tx 12 ft
= 362,8055
Dari tabel 9 Kemn hal. 842 dipilih nilai yang mendekati N;, didapat :
1D shell =21%
N = 361
n =]
Aterkoreksi = NyxLxa,
= 361x 12x0,1963 A¥/f
= 850,3716 f?




Q
A-iakomksi x At

Up terkoreksi =

3634175,868 Blu/jam
850,3716 ft* x 106,3091 °F

= 40,2000 Btufjam f2.°F
(tnial Up ~ 40 ; memenhi)
. Tube side fluida panas
a. Luasaliran; a,

- N{Ka’t
%= 4%

361 x 0,302
= 144 x 1

= 0,7571 f?
b. Kapasitas massa ; G,

28777654 ibfjam
= TT09428 8¢

30523,6051 Ib/jam.fi*
c. Bilangan Reynold ; Np, :

D.G;

Npe = —=—

B

PadaT. = (211,9667 +210,5199)2 = 2112433 °F
Didapat sifat-sifat fisik campuran fluida panas




Viskositas () = 0,0319 Ib/fjam.ft
Konduktifitas (k) © = 0,0332 Btufjam.f2°F
Kapasitas panas (c) = (,810 Btw1b.°F

0,0517 ft x 30523,6051 Ib/jam.f°
Ny = 0,0315 Ib/jam.ft

= 50097,4725
d. Koefisien perpindahan panas bagian dalam ; h; ;

a4

Dari fig. 24 Kemn untuk Np, = 50097,4725 didapat JH = 160
00332 0810% 00315 )
¥ > x e}
b; =160 [ 00517 J [ 0,0332 ]

= 94,1138 Btu/fjam.f*.°F

1]
oD

h;o=hi X

_ 0,62
ho = 94,1138 x e
= 77,8007 Btwjam f°F
4. Shell and side fluida dingin

a. Luas aliran ; a,

_ ID:xC’xB
& 144 x P,

DPimana:C* = P;-0D
= 15/16-0,75




Lamp.C ~ 59

= (,18751n

B = IDgheH

= 21,25/5
= 425in

. _2125x0,1875x4,25 '
4 = 144 x 15/16 /

= 0,1254
b. Kecepatan massa ; G, :

W
as

Gs =

_1009500,917 Ib/jam ;
=TT 012548 |

= 8050246,547 Ibljam f* !
¢. Bilangan Reynold ; Nge :

D..Gs ]
New =" ‘

Padatc = (122 + 86)/2 = 104 °F didapat sifat-sifat campuran fluida
dingin. .

Viskositas (1) "= 0,71 Ibfjam.ft
Kondukdifitas panas (k) = 0,361 Btu/jam f2°F |
Kapasitas panas (c) = 1 Bu/lb.°F !

DimanaD, = 0,551 = 0,458 f 1

_0,0458 ft x 8050246,547 ib/jam. i )
Npe = 0,71 b/jam.5 I
|

= 519297,5942 !




d. Koefisien perpindahan panas bagian dalam : h, : )
i

k

w- (o) )

0,361 . 1x0.71 1 |

Xy

B = 430[ 0,0458 ][ 0,361 ] i
= 42464617 Biw/jam.f2.°F "

5. Koefisien perpindahan panas keseluruhan bersih (Uc) i
}

- hio X !!Q
Uc hio + ha

— 17,8007 x 42464617
77,8007 + 4246,4617

= 76,4009 Brujam fi."F
6. Faktor pengotoran ; Ry

= Je-Up
Rd Uc)CUD I

76,4009 ~ 40,2000
76,4009 x 40,2000

=

= 0,0038 jam.i*/ Btu

Ry desain > Ra minimum = 0,0030, maka desain Jayak digunakan. |

7. Pressore drop |
a. Tube side :

AP, =% F.GiLa
522x10° DS.4,

Dari fig. 26 Kern untuk Ny, = 50097,4725 didapat faktor fiiksif =
0,00017




AP1=,/2[

0.00017 x 30523.6051% x 12 x1
522x10°%0,0517x0,0271 x 1

= 0,5 pst

AP, dihitung < AP, maksimum = 2 psi maka desain layak digunakan.
. Shell side '

Preheating

f.GZ D, (N+1)

AP; =

5,22 x10°° D..S.¢;

|
1]

it

Dari fig. 29 Kern uniuk Npe = 519297,5942 didapat fakior friksi; f =

0,00083.

(N+1) =12 (L/B)

D,

8

=12 (12/4,25)
=33 38f
=21,25/12
=1,7708
=(,0160

0,00083 x 8050246,547" x 1,7708 x 33,88

&Ps=

I

digunakan,

522x10" x0,0458 x 0,0160 x 1,0

6,5135 psi
AP, hitmng < AP, maksimum = 10 psi maka

|

3

condensar layak

I




12. Reboiler Il

t

Kodealat : RB-01 L
Fungsi : Menguapkan sebagian cairan produk bottom distilasi D — 01 sebagai

pemanas dalam kolom. !

Tipe : Shell and tube exchanger r;

Liquid .

t; = 2863137 °F

'
|

!

Steam
T, =662 °F ; RB-01 T, 662 F

t;==286,3137°F

Sesuai hasi] perhihmgan neraca massa dan neraca panas diketahni : |
- Rate flvnida panas (W) :43001,7197 kgljam = 94800,9694 Ibfjam
- Rate fluida dingin (w) 125694444 kgljam = 5664,5599 Ib/jam
-Beban panasRB-01 (Q)  :9207764,7232kkal/jam = 3653874,9 Btu/jam
1. IMTD !

Fluida panas Fluida dingin Selisih
662 Subn tinggd 286,3137 375,6863
662 Suhu rendah 286,3137 375,6863

LMTD = AT =2375,6863 °F

2. Up
Dari tabel 8 Kern hal. 840 harga Up = (200 — 700) Btu/jam #*.°F
Trial :Up = 650 Btu/jam.i* °F '




Luas permukaan perpindahan panas (A) :

A= Up?c At
_ 36538748 Btu/jam
650 x 375,6863 °F
= 149,6287 f*
Dirancang menggunakan {ube dengan spesifikasi
OD =%in
BWG = 16
I = 0,620in
L =8ft
Pr = 15/16 in triangular
2 = 0,1963 /R
a’t = 0,302in"
Jumlah tube, (N :
Ne = aagL
149,6287 ¥
0,1963 it x 8 R
= 9528 buah |
Dari tabel 9 Kern hal. 842 dipilih nilai yang mendekati Ny, didapat :
Dshell = 13% \J
N =9 f
n = 4 j

) Aterkoreks = NyxLxa,
= 96 x 8 x 0,1963 f*/ft

= 149,6277 f#




Q

Up terkorekst =

Atukorc}mi X At

36538748,9 Btw/jam

149,6277 i x 375,6863 °F

= 650,0044 Btu/jam A*°F
(trial Up = 650 ; memenuhi)
. Tube side fluida panas

a. Luas aliran ; &

_ Nixat
%% 42xn

96 x 0,302 in

144 x 4

= 0,0503 i

b. Kapasitas massa ;

Gl-_-'

Gy

W
&

5664,559% Ibflam

0,0503 /&

= 112615,505 Ib/jam
c. Bilangan Reynold ; Ng, :

Nre =

n
Padat. = 286,3137 °F didapat sifat-sifat fisik campuran fluida dingin

(fluida) .
Viskasitas (1)
Konduktifitas (k}

D.G,

»*

= 0,847 Ibjjam.ft
" = 0,073 Btu/jam

|
d

|
|
i

[

|
I

ﬁl




Kapasitas panas (c) = 0,96 Btu/ib.°F

0,0517 ft x 112615.505 Ib/jam.fi>
0,847 Ib/jam. ft

Nge =

= 68731,93
d. Koefisien perpindahan panas bagian dalam ; b; ;

n(33)

0,073 0,96 x 0,847
by =325 [ 00517 ][ 0.073

= 1424,8483 Btw/jam fi*.°F

B x 2

Bio OD

0,62
1424,8483 x 0.75

It

hio

= 1177,8746 Btu/jam.ft."F
4. Shell and side fluida panas
a, Luas aliran ; a;

_ ID; xC’ xB
144 x Py
Dimana:C* = Pr-0OD
= 15/16 -0,75
= 0,18751in

1D Shell
=5

] 113




L

= 13,25/5
= 2,65in

o = _13.25x0,1875x265
g 144 x 15716

= 0,0487 f
b. Kecepatan massa ; G; :

W
Gs = 25

__54800.9694 Ibfjam
=TT 00T R

i

19466131,815 Ibjjam f*
c. Bilangan Reynold ; Ni,:

N = D,.Gs
= 1

PadaTc = 662 °F didapat viskositas steam y1 = 0,0557 Ibfjam &. |

DimanaD, = 0,55in = 0,458 ft

0,0458 ft x 1946631.815 Ib/jam f*

Nre = 0,0557 ib/jam Rt

= 160064,6

d. Koefisien perpindahan panas bagian dalam 3 b, :

I

1
I

Untuk steam terkondensasi h, =1500 jam.fi2. °F/Btu (Kern ha). 164)

5. Koefisien perpindahan panas keseluruhan bersih (Uc)

hie X

Uo = 1.5,

1177,8746 x 1500

1177,8746 + 1500

|




= 669,7814 Biw/jam. &.°F
6. Faktor pengotoran ; Ry :

Ry = UexUp |

669,7814 — 650,0044 |
= 7669,7814 x 650,0044 ;

= 0,0042 jam.£% Bt
Ry desain > Ry minimmn = 0,0030, maka desain layak digunakan. ;

7. Pressure drop F

a, Tube side
J

2 "
bP - l‘/ f- G{ .I.J J ]
= [ 532 % 10° D.S.o |

Dari fig. 26 Kern untuk Ngo = 68731,93 didapat faktor fiiksi £ =
0,00017 '

|

AP, = Y [ 0,00017 x 112615,505> x 8 x 4 ] [

522% 10" x0,0517 % 0,0351 x 1

|
1
'

= ,56 psi .

AP; dibitung < AP; maksimum = 2 psi maka desain reboiler layak
digunakan, o
b. Shell side "'
Preheating | |*
!

£. G2 D (N+1)
5,22 x 10" D,.S.0; |

Dari fig. 29 Kem untuk Ng, = 160064,6 didapat faktor friksi; £ =
0,00081,

AP, =

'|




(N+1) =12 (1L/B)
= 12 (802,65)
~ 36,2264 ft
Dy = 13,25/12
=1,1041
Volumetrik spesifik steam pada 662 °F = 0,0278 f'/lb

Maka spesifik gravity steam (s) :

1
0,0278 ft’/ib x 62,43 Ib/ft°

= 0,5762

AP, = - 000081 x 1946631,815 x 36,2264
: 522 x10" x1,1041 x0,5762 x |

= 13psi

-

AP, hiting < AP, maksimum = 2 psi maka desain reboiler lgyak

digunakan.

13, Accumulator

Kode alat : AC-01

Fungsi : menampung sementara produk keluar dari kondensor.
Tipe 1 ilinder horizontal dengan tutup elipsoidal.

Kondisi operasi tangki ;

Tekanan : latm = 14,7 psi

Suhu : 99,1792°C

Waktu tinggal : 2jam




|
|

Drari perhittmgan neraca panas dapat diketabui komposisi liquid masuk accumulator :

Komponen m;: kg X ; fraksi berat p : densitas X.p
C;H0 718,1078 0,03826 0,8410 0,03228
H;0 18050,5240 0,56172 1 0,96172
C:Hi0, 04455 0,00002 1,062 0,00002
Total 187690773 1,00000 0,99392
Laju alir massa liquid m = 18769,0773 kgfjam = 41341,5800 Ibfjam |
Densitas campuran p = 0,99392 griom® = 62,0504 Ib/ft>

1. Volume accumulator ; V

Dirancang 80 % volume accumulator berisi liquid .

Maka :

Dimana ; Volume silinder V,

A

41341,5800 lb/jam x 2 jam

= 62,0504 b/t

| = 1332,5156 &

1332,5156 f°

V= 0,30

= 1665,6451 ft*
2. Dimensi accunmlator
Dari Ulrich, untuk tekanan operasi 0 — 20 bar, diambil perbandingan planjang dan
diameter silinder horizontal L/ = 3 |
Volume accumulator = volume silinder + 2 volume head

= Y% aD?L
= %aD?*(3D)

= Y% aD?

|
|
|
|

Volume kead ; Vi, = 1724 7 D (untuk rasio tinggi tutup b dan jari-jari silinder 2 :

maka :

v

1 ; Brownell & Young hal. 80)

=V + 2V

]
't
H
]
i
|

|
*‘J

-




= %aD*+2 (124 n D%
= 1012 D

-— 1n
Diameter silinderD = 12.V ’
10.n

- 173
=| 12x1665,6451
10x 3,14

o

= R6HR
=2,6m
Panjang silinderL. =3D
=3x86
=258t =78 m
Tinggi tutup b = Y%a(@a=%D=%(86)=43f)
=% (43 1)
=215f
Panjang total accumulator L = 25,8 +2 (2,15)
= 30,1 f
=02m
3. Tebal shell; t, ?
Dihitung dengan menggunakan pers. 3.16 Brownell & Young hal. 45

P.d ,
3F.E .

tt =

Dimana P= tekanan éesain ; psi
d= diameter tangki ; in (8,6 x 12 =103,2 in).
f= tegangan yang diizinkan dari bahan konstuksi;psi
E = efesiensi-pengelasan = 85 %
d=fakior korekst.; in




. . 32,2 fi/det !
P hidrostatis = 62,0504 Ib/f x 5174 b obrde X688

Pdesain = P operasi-+ P hidrostatis

P hidrostatis= p.g/ge. h (h= tingpi liguit dalam tangki)

Dimana h = 0,8D
= 0,8x8,6 "i
= 6,88 #t |

|

= 427,252 I = 2,967 psi ‘
maka : :Ir '
Pdesain = 14,7+2,967 ’f
= 17,2967 psi |
Dipilih bahan konstruksi carbon steel SA - 129 grade A dengan £= 10000 psi

!

(tabel 13.1 Brownell & Young) dan faktor korosi ¢ = 0,125, |
Sehingga : !

1
!
|

1

|

17,667 x 103,2 1n + 0,125 ’

& = 2% 10000 psix 0,85)

= 0,231 4

digunakan tebal plat shell standar = Y in. L

. Tebal head; 1, |

Dihitung dengan menggunakan pers. 7-57 hal. 133 Brownell & Young untuk
head tipe ellipsoidal i

_ P.d.v +o

{
I
= 2 fE-02P ]'
‘ )
dimana P = tekanan desain ; psi i
= diameter tangki ; in “ *l

f = tegangan yang diizinkan dari bahan konstroksi .'r

|




Lamp.C - 72

E = efisiensi pengelasan -
¢ = faktor koreksi
v = faktor intensifikasi tegangan
v = 1/6 (2+k* (pers. 7-56 hal. 133 Brownell & Young).

V= 1/62+2)=1
Bahan konstruksi fiead sama dengan shell.
Maka :

o 17,667 psix 103,2 inj x 1
' = “(2x 10000 psix 0,85)— (0,2 x 17,667 psi)

+ 0,125 in

= 0,232 in
digunakan tebal plat head standar = Y in

14, Tangki Produk Acrylic Acid
Kode alat :T-04

Fungsi : Menampung semenfara produk asam propanocat (acrylic acid)

sebehmm dipasarkan.
Kondisi penyimpanan operasi penyimpanan produk :
Sult : 30°C
Tekanan : 1atm
Lama penyimpanan : 1 bulan = 720 jam
1. Volume tangki ; Vt
Komposisi produk masuk tangki penampung sebagai berikut :

Koniponen Kgfjam xfraksimol | p:griem® X.p
1

H,0
CsHLO»

1,2567
2568,1877

0,00049
0,99951

1,5

0.0003
1.0615

Toial

25694444

1,00000

1.0620




Lamp. C - 74

Maka :
V[ = Vg + Vh i
= 0,375 = D* +0,000049 (D/12)°
= L17715D° l
in !
' ,
. . _ v
Diameterfangki D = 75 ] |
o

- 13 !
_{ 227632356 .
1,1775 ,,

\.
= 26,8285t = 82m
tinggi silinder H =1,5D
=1,5%82
=123 m
3. Tehal shell
Tebal shell dapat dihitung dengan menggunakan pers. 13 — 1 Brownell & Young
hal. 254 '

b= g 067 ; .

Dimanat, = tebal shell ; in .
P = tekanan desain ; psi ll

r = jari-jari tangki ; in (26,8384/2 = 13,4192 ft = 161,0298 in) '

E = efisiensi pengelasan ' }

f = tegangan yang diziinkaa dari bahan konstruksi ; psi
¢ = faktor koreksi =0,125 in |
P desain = P operasi + P hidrostatis !

f

P hidrostatis = n.gg . h (h =tinggi cairan ) f

. |
i
|




Lamp.C - 75

Dimapa b =2V

A
w]

V) = volume cairan tertampung untuk I buah tangki .

= 61461,3200/3 =20487,1068 f* -
D = diameter tangki '

= 26,8384 ft.

4 x 20487,1068
Maka;, b = 3975758384

i
|
|
= 362321 &t |
e , 32,2 fildet

P hidrostatis = 66,3007 Ih/it" x 32’17 4 ft - Ib/lbf.d eta’. X 36,2321 ft

f
|

= 2404,1319 It/f* = 16,6953 psi |

maka
Pdesain = 14,7+ 16,6953

= 31,395 psi )
Bahan konstruksi yang digunakan carbon steel SA — 282 grade C dengan nilai
f = 12650 psi (tabel 13-1 Browmell & Young) dan efisiensi plengelasan
diambil tipe double-welded butt joint E = 80 % ( tabel 13.2 Brownell &
Young).
Sehingga

31,3953 psix 161,0298 in
(12650 psi x 0,80) - (0,6 x 31,3953)
= 0,6254in
digunakan tebal shell standar % in = 0,01905 m t
4, Tehal head; b, ' I:
Tebal /ead dihitung dengan menggunakan pers, 13-12 Brownell & Young hal.

258 untuk head tipe dished.

i
¥
t, = + 0,12ﬁ in




iamp.C - 77

Maka :

_ 31,3953 psix 322,060 in . |
t 2% 12650 psi +0,1251n

= 0,524 in :j
Digunakan tebal plat standar 9/16 in = 0,0143 m I‘
Menggunakan metode perhitungan yang sama seperti di atas adalah tangki produk
liguid waste distilat (T ~ 03), "




0,885P.d.v

- i

b= —FE=orp T C :
Dimana P = tekanan desain ; psi |
T.* = crownradins ;in, |

f = tegangan yang diizinkan dari bahan konstruksi ; psi‘

E = efisiensi pengelasan i

¢ = faktor koreksi. |
Re = OD = D shell +2 (1) ;
= (26,8384 fix 12 in/ft) + (2 x 0,75 in)

'I
= 323,5608 in :
Bahan konstruksi untuk siead sama dengan shell, !
Maka |
!
0,885 x 31,3953° x 323,5608 ;
s = T12650%0,80)- (0,1 x31,3953) 01251
N |
= 0,8351n J

Digunakan tebal head standar 1 in = 0,0254 |
5. Tebal tutup bawah (plat datar) |
Tebal ttup bawah berupa plat datar dihitung dengan men:ggunakan pers 3-14
Brownell & Young,
|
P.d i

Tp=_f‘+0

Dimana P = tekanan desain ; psi
d = diameter tangki = 26,8384 ft = 322 060 in
{ = tegangan yang diizinkan bahan konstruksi ; psi |
Bahan konstruksi untuk plat tutup bawah sema dengan shell. |
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LAMPIRAN D ' ‘
PERHITUNGAN ANALISA EKONOMI |

Pabrik asam propanoat direncanzkan akan didirikan pada tahun. 2005
perkiraan harga alat berdasarkan harga alat pada tahun 1990 (Plant Desipn and
Economics Chemical Engineering, Peter and Timmerhaus;-1991). " {

D.1 PERHITUNGAN HARGA ALAT. ‘ )
Penentuan harga alat pada tahun 2005, dihitung berdasarkan indeks
marshali dan Swift dengan persamaan sebagai berikut : |

Nx =.
[Ny] Ex = Ey |

Dimana Ex = harga alat pada tahum 2005
Ey = hargaalat pada tahun 1990

Nx = indeks pada tabun 2005 o {

Ny = indeks harga pada tahun 1990 J

1. Penentnan Indeks L
Dari tabel 3 Peters hal. 163 diperoleh indeks harga mulai dari tahun

1975 sampai tahun 1990. |
Tabel D.1.1 Indcks harga alat pada tahun sebelum evaluasi, ::
A Tahun Indeks Harga !
1 1975 444 |
2 1976 472 |
3 1977 505
4 1978 545 .
5 1979 599 i
6 1980 - 560 !
7 1981 721
8 1982 746




9 1983 761
10 1984 780
11 1985 790
12 1986 798
13 1987 814
14 1988 852
15 1989 895
16 1990 904
17 2005

Marshall and swift Installated —equipment, all Industry.

Untuk mengetahui berapa besarnya indeks tahun 2005, dilakukan -estimasi
dengan menggunakan perhitungan “Last Square™ atau persamaan garis lurus, y = a +
bx. Dengan mengasumsikan bahwa data-data indeks pada tahun yang sudah lewat

mengalami kenaikan rata-rata setiap tahunnya, sehingga dapat diproduksi indeks

untuk tahun 2005 sebesar 1406. Dengan data-data yang menunjukkan garis lurus

(kenaikan indeks nomnal). !
Data Regyesi |
Tahun Tndeks /
1975 463 |
1976 495 |
1977 526 |
1978 558 |
1979 589 |
1980 621 |
1981 652 |
1982 683 !
1983 715 !
1984 746 |
1985 778 |
1986 809 ;
1987 841 :
1988 872 '
1989 003 i
1990 935 !
2005 1,406 !
i

1

|

|

e——i— oo - m




2. Perhifungan Harga Alat Proses
Tabel D.1.2 Harga Reaktan Proses

No Nuama Alat Kode Harga/Unit | Jumla Total harga
. US$ N Uss
1. Tangki Propilen T-01 41,088 5, 205,440
2. Expander E-0] 35,625 1 35,625
3. Blower Udara G-01 68,652 2 137,304
4, Filter Udara F-01 9,750 i 9,750
5. Pompa Propilen P-01 2,950 2 I] 5,900
6. Vapurizer V-01 35,645 i1 35,645
7. Heater I H-01 27,585 1), 27,585
8. Reaktor 1 R-01 145,015 1 | 145,015
9, Heat Exchanger 1 HE - 01 17,852 1 17,852
10, Cooler I C-01 12,500 1! 12,500
11. Reaktor 11 R-02 136,440 1 136,440
12, Heat Exchanger 11 BHE 02 13,250 1 13,250
13. Absorber AB-01 55,635 1 |[ 55,635
14, Tangki Feed Distilasi T-02 27,500 1y 27,500
15. Pompa Feed Distilasi P-02 1,950 2 3,900
16. Heater 11 H-02 15,625 1 15,625
17. Distilasi D-01 78,523 1. 78,523
18. Condensor CD-01 17,856 1) 17,856
19, Reboiler RB-01 21,053 18 21,053
20. Accamulator AC-01 13,500 1 f 13,500
21. Pompa Refluks P-03 1,857 2:'; 3,714
22. Pompa Bottom P-04 3,250 2%, 6,500
23. Cooler I1 C-02 15,645 1Y 15,645
24, Tangki Asam Propanoat T-03 57,565 . 3 172,695
25. Tangki Waste Distilat T-04 45650 i 45,650
X 1,260,102
Total harga peralatan proses pada tahun 1990 = § 1.250.102,- |
Diperkirakan biaya impor, pengangkutan, pembongkaran dan transportasi alat
sampai di lokasi 25 % dari harga alat. 0
Jadi harga alat proses = 1,25 % x $ 1.250.102 ' i'
=$1.575.127- )
l
|
|
h
i
|
|
Ep— — —
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3. Perhitungan Alat Utilitas i
No Nama Alat Kode | Harga/Unit Jumlah + Total
' Harga §
1. | Pompa air sungai P-01 7,580 2 15,160
2. { Resevoir T-01 : 50,000 1 50,000
3. | Pompa clarifier P-01 2,285 2 4,570
4. | Clarifier T-02 22,321 1 22,321
5. | Sand fiiter T-03 50,500 1 50,223
6. | Kation exchanger HE-01 17,585 1 17,585
7. { Anion exchanger AE-01 17,585 1 10,500
8. | Tangki air boiler T-04 10,500 1 11,250
9. { Cooling tower CT-01 11,250 1 3,000
10. { Pompa ion exchanger P-03 1.50u 2 3,000
11. | Pompa air pendingin P-04 1,500 2 3,000
12. | Pompa air lunak P-05 1,500 5 3,000
13. | Pompa air boiler P06 1,750 2 3,500
14. | Pompa air proses P07 1,550 2 ; 3,100
15. | Pompa air sanitasi P08 1,550 2 j 3,100
16, | Pompa distribusi P-09 1,250 2 '; 2,500
17. | Pompa cooling tower P-10 1,785 2 3,570
18. | Generator G-01 53,125 I 53,125
19. | Boiler B-01 72,625 1 A 72,625
20. | Tangki BB. Generator TBG-01 12,500 1 : 12,500
21. | Tangki BB. Boiler TBB-01 35,425 1 | 35425
TOTAL - 4 397639
Total harga peralatan utilitas pada tahun 1990 : $ 397.639,- |
Diperkirakan biaya import, pengangkutan, pembongkaran dan iransportasi
alat sampai ke lokasi pabrik 25 % dari harga afat. !
Harga Alat utilitas = 1,25 % x 4 397.639,- |
= § 497,049 !
No. Nama alat Kode Harga / unit Jumlah Harga Total
(Rp) (Unit) - (Rp)
1. | Bakair bersih B-01 4,000,000 1 4,000,000
2. | Bak air pendingin B-02 3,500,000 1 3,500,000
3. | Bak air sanitasi B-03 3,000,000 1 3,000,000
4, | Bak air Junak B—04 © 3,500,000 1 3,500,000
Jumlah 14,000,000

T




Harga peralatan (PEC) = harga alat proses -+ harga alat utilitas :
= $1.575.127 + $ 497.049 i
= $2,072.176 ]

ApabilaKem $ 1 =Rp. 10.000,-

Maka : i'

Harga peralatan (PEC) =$2.072.176 x Rp. 10.000- !
=TRp. 20.721.760.000,- ’

Total harga alat tahun 1990 =Rp. 20.721.760 + Rp. 14.000.000,- '

=Rp. 20.735.760.000,~
Schingga total harga alat tahun 2005 =

Indeks 2005
PECagps =PECy990 % { Indeks 1990 }

. 1406
=Rp. 20.735.760.000,- x { ~504 }

=Rp. 33.168.820.000 - l]
|

'

D.2 PERKIRAAN MODAL INVESTASI (TCI)
Modal investasi dihitang berdasarkan harga peralatan dan disesuaikan

dengan tabel 17, Peters, halaman 183 untuk proses cair.
1. Modal tetap (Fixed Capilal Investment)

Terdiri dari : |
a. Biaya langsung (Direct Cost) !

1, Harga alat (E) 100%  Rp. 33,168,820,000

2. Instalasi 47 %(E) Rp. 15,589,345,400

3. Pemipaan 66 %(E) Rp. 21,891,421,200

4. Instrumentasi : 18 %(E) Rp. 5,970,387,600

5. Listrik 11 %(E) Rp. 3,648,570,200

6.Bangunan 18 %(E) Rp. 5,970,387,600
L] ]

a’
|
|




7. Tanzh dan Perlnasan 6% (E)Rp. 1,990,129,200

8. Halaman 10 %(E)Rp. 3,316,882,000
9. Fasilitas Pelayanan 70 %(E) Rp, 23,218,174,000
Total biaya lansung - Rp.114,764,117,200
b. Biayatak langsung (Indirect Cost) |'
1. Engineer dan Supervisi 33 9%(E) Rp. 37,872,158,676
2. Konstruksi 41 %(E) Rp. 13,599.216.200
Total biaya langsung Rp. 51,471,374,876
Biaya (DC) + tak langsung (IDC) (*) Rp. 166,235,492,076
c. Kontraktor 21 %(*) Rp. 34,909,453,336

d. Biaya tak terduga 43 %(*) Rp. 71,481,261,593
Totat modal tetap (FCT) = a+b+c+d rj
= Rp. 272,626,207,005 4
2. Modal kerja (Working Capital Investment) ;
WCI = 20 %¥FCI ‘E
= 20 % x Rp. 272.626.207.005 = Rp, 54.525.241.401
Sehingga Total Investasi (TCI) = FCI +WCI |
= FCI+ 20 % FCI |
= Rp. 272.626.207.005 + 54.525.241.401
Total Capilal Investment (TCI) = Rp. 327.151.448.406. ,:,‘
Investasi yang direncanakan diperoleh dari :
40 % modal sendiri dan 60 % modal pinjaman
maka !
- Modal sendii = 40 % x TCI
= 40 % x Rp. 327.151.448.406
= Rp. 130.860.579.362
Adapun rencana penggunaan mod_:ﬁ sendiri adalah pada masar Jonstruksi

selama 2 1atmn. Dengan akumulasi sebagai berikut :

ii
|

1
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Tabel D.2.3 Akomulasi Modal sendiri.

Tahun Ke- Persen ‘| Modal sendiri (RP) { Total modal sendiri (Rp.)
-1 50 65,430,289 ,681 65,430,289.681
0 50 635.,430,289,681 65,430,289,681
Total 130,860.579,362

- Modal Pinjaman = 60 % x TCI

= 60 % x Rp. 327.151.448.406
= Rp. 196.290.869.043
Adapun rencana modal pinjaman diambil di Bank dengan bunga pinjam
scbesar 18 %. Dengan akumulasi sebagai berikut : !
Tabel D.2.2 Akumulasi Modal Pinjaman '.‘

Tahunke- | Persen | Modal pinjaman (Rp.) | Bunga pinjaman (Rp.) { Total pinjeman (Rp.)
-1 50 08,145,434,522 98.145.434.522

0 50 08,145.434.522 35,332,356 428 133.477.790,949
59,358.358,799 59,358,358,799

290.981.584.,270

Jika dilibat selama masa konstrukst (2) tahun, total investasi mengalami
kenatkan, karena adanya bunga pinjaman,

|
QOleh karena itu investasi yang dibutuhkan cleh pabrik Asam IlPropanoat
untuk didirikan (wekta 2 tahun). ,’
TCI = Modal sendiri + { Modal Pinjaman + Bunga Pinjaman }
= Rp. 130.860.579.362 + { Rp. 290.981.581.584.270 }
= Rp. 421.842.163.632,- '

D.3 PERHITUNGAN BIAYA PRODUKSI (TPC)

J

|

i

a. Biaya bahan baku |

1

Larutan propilen (C3H6) = 2,151.9&{) kg/jam
|
Harpa per kg =Rp 4,009 kg
' !
Harga pertahun =Rp 61,974,783,360

|
1
|
|

g



Kebutuhan katalis Bi-Mo-O
Harga per kg
Harga per tabun

Total Kebutuhan bahan baku

b. Biaya Utlitas
Bahaa bakar poifer
Harga perliter
Harga per tahun

Kaporit
Harga per kg
Harga per tahun

Larutan HCL 36 %
Harga perkg
Harpa per tahun

Larutan NaOH 40 %
Harga perkg
Harga per tahun

Koagulan
Harga perkg
Harga per tahun

Listok

Harga perkg

Harga per tahun
Total Biaya Utilitas

[
7 &

It

!

12,545 kgfhari
15,000
56,452,500,000 {

118,427,283,360

1325 liter/jam
1,250
!
11,925,000,000 '

t
0,05 kefjam

4,500
1,620,000

1.1328 liter/hari
2,500 |
849,600 [
f.t

368 liter/hari
1,000

110,400,000 1

1.133 liter/hari
7,50
6,118,200

593,190,000 ',!
12,637,177,800




c. Penjnalan Produk

Kapasitas Asam Propanoat = 18,500 ton/tahun
= 18,500,000 kg/tahun

Hargajual - =Rp 22,750| /g

Hasil penjuslan = Rp 420,875,000,000 |

d. Gaji Karyawan [

Tabel D.3.1. Daftar Gaji Karyawan |

No Jabatan Jumlah Gaji/bulan Total

Rp. Rp:
1. | Direkfur utama 1 . 8,000,000 2,000,000
2, | Direktur bidang 2 7,000,000 14,000,000
3. | Kepala bagian 4 5,500,000 22,000,000
4, |XKepala seksi 13 4,250,000 55,250,000
5. | Sekretaris 2 1,000,600 2,000,000
6. | Staff ahli 1 5,750,000 5,750,000
7. | Karyawan shift 73 750,000 54,750,000
8. | Karyawan nonshift 30 600,000 18,000,000
9. | Dokter 1 2,000,000 2,000,000
10, | Perawat 2 600,000 1,200,000
11. | Keamanan 12 350,000 4,200,000
12. | Pesuruh & Sopir 0 275,000 2.475.000
Total 150 36,075,000 | 189,625,000

Gaji karyawan = Rp 189,625,000 '

Gaji karyawan selama 1 tahnn

Untuk menghitung Biaya Produksi (TPC)

TPC = MC + GE
A, Manufacturing Cost (MC)

= Rp 189,625,000 x|;12
= Rp 2,275,500,000

i
i

!
1

Dapat menggunakan tabel 26, Peters and Timmerhaus, adalah sebagai

berikut :
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a. Biaya Produksi Langsung (DPC) |
1. Bahan baku Rp 118,427,283,360
. Gaji karyawan Rp  2,275,500,000
. Utilitas . Rp 12,637,177,800

2~ v Wt B b

Total Direct Produktion Cost (DPC) Rp 148,903,277,545

b. Biaya Produksi Tetap (Fixed Charges)/FC :|

. Perawatan & Pemeliharaan (5% FCD) Rp 13,631,310,350
. Laboratorium (10 % Gaji karyawan) Rp 227,550,000
. Operating supplies (0,5 % FCI) Rp  1,363,131,035
. Patent and royality (2 % TPC) 0,02 TPC

. Supervisory (15 % Gaji karyawan) ~ Rp__341,325.000

|
0.02TPC

1. Depresiasi (10 % FCI) Rp 27,262,620,700
2. Pajak kekayaan (3 % FCI) Rp. 8,178,786,210
3. Asuransi (1 % FCI) Rp__ 2726262070
Total FC Rp 38,167,668.981

|

¢. Biaya Overhead (15% TPC) (POC) 0.15 TEC ||

Sehingga total MC = DPC+ FC+POC |
= Rp. 187.070.946.526 + 0,17 TPC'

B. General Expenses (Biaya Umum)

1. Administrasi (5 % TPC) 0,05 TPC

2. Distribusi penjualan (10 % TPC) 0,10 TPC

3, R&D (5% TPC) 005TPC |

4. Financing (5 % TPC) 005TPC .
Total General Expenses (GE) 0,25 TPC |




Sehingga Total Produktion Cost (TPC) :
TPC = MC + GE

TPC = Rp 187,070,946,526 + 0,17 TPC + 0,25 TPC

TPC = Rp 187,070,946,526 + 0,42 TPC

0,58 TPC = Rp_187.070,946,526
0,58

) = Rp 322,536,114,700,-
Dengan pembagian :
- Mamd'acturhigCost (MC) = Rp 241,902,086,025,-
- General Expenses (GE) = Rp 80,634,028,675,-

D.4. PERHITUNGAN BREAK EVENT POINT (BEP)
Persamaan untuk mencari titik ipas (BEP)

__FC + 03 SVC
BEP = 5 6.78VC-VC

x 100%

Dimana :
FC = Fixed charges (Biaya tetap)
SVC= Semi Variabel Cost (Biaya semi variabel)
VC= Variabel Cast (Biaya variabet)

S = Sales (Penjualan)
a. Biayatetap (FC) Rp 38,167,668,981
b. Seom variabel cost (SVC)
Gaji karyawan Rp 2,275,500,000
Pengawasan Rp 341,325,000
Laboratorium Rp 227,550,000 |
Pemeliharaan & perbaikan ~ Rp  13,631,310,350 :
Pengeluaran umum ) Rp 80,634,028,675
Operating supplies’ Rp 1,363,131,035

| 1



Plant overhead Rp 48.380.417.205
Rp 146,853,262,265

c. Biaya variabel (VC)

Biaya bahan baku ‘ Rp 118,427,283,360
Utilitas Rp 12,637,177,800
Patent & royalty Rp 6450722294

Rp 137,515,183,454
d. Harga penjuatan (S)
Maka :

EC + 0,3 SVC

BEP = 5_07svc-vc * 100%

82,223,647,660.21

BEP = Ry 180,562,530,060 * 100%

BEP = 4554 %

D.S. PERHITUNGAN SHUT DOWN POINT (SDP)

Perhitungan SDP dengan persamaan :
_ 0,3 SVC
SDP = —557svc-vec * 10%
Maka :
03 SVC < 100%

SDP = ~370.78VC-VC

_ Rp_ 44,055.978,680
BEP = R57180,562.533,560

x 100%

BEP = 2440%




D.6. PERHITUNGAN CASH FLOW
A_ Perhitungan Aliran Cash Fiow meliputi -
a. Laba kotor = harga penjualan— TPC

= Rp 420,875,000,000 — Rp 322,536,114,700

= Rp 98,338,885,300
b, Pajak penghasilan = 35 % x Laba kotor
= 35%xRp 98,338,885,300
= Rp 34,418,609,855
¢. Laba bersih = Laba kotor— Pajak
= Rp 98,338,385,300 - Rp 34,418,609,855
= Rp 63,920,275,445
d, Cash flow = Laba bersih + Depresiasi
= Rp 63,920,275,445 — Rp 27,262,620,700
= Rp 91,182,896,146
¢. Net cash flow = Cash flow — Pengembalian pinjaman

|

= Rp 91,182,896,146 — Pengembalian pinjaman

. __Nef cash flow
g. Discount cash flow = (d+9n

Untuk aliran cash flow dapat dilihat pada tabel cash flow.
B. Retumn On investment (RQI)
Sebelum pajak

Laba kolor
FCi

ROIL = x 100%

_ Rp 98,338,885,300

ROI = 5975 626,007.005 * 100%

ROL = 3607 %

i
1




Sesudah pajak
_ ___Lababersih |
. !
_ Rp 63920275445 |
ROL = “R0575 63607005 * 100% i
ROI = 2345% i
C. Pay Out Time (POT) |
Sebelum pajak a
_ FCl
POT = Y Takeior + Depresiast * | tahun

_ Rp 272,626,207,005
POT = R5775,601.506.001 * tehum :

POT = 2.17% !
Sesudzh pajak ::
_ FCL , ’
POT = Laba kotor + Depresiasi 1 tahim |
_ Rp 272.626207,005 _
POT = 35 01.182,896,146 X 1 tam :1
|
POT = 2.990% ,

D. Interest Rate of Return (IRR) ’
Untuk perhitungan TRR pada sehiap tahun, untuk berbagai barga inflasi
dihitung dengan persamaan : |

|
Cash flow !
0 +n ;

_ Present Value = T [




Dimana:

Nilai i didapat dengan cara trial and error, yaitu apabila present value sudah

i = Inflasi
a = Tahun

sama dengan total investasi maka (i) yang dicoba dianggapsudah benar.

Dari hasil trial and error pada tabel D.6.1 Interest Rate of Retum (IRR)

didapatnilai 7 = 90,3864
Tabel D.6.1 Interest Rate of Return :

D - 15

Tahunke- | Cash flow (Rp) Rate of Interest Rate of Interest (i)
0.34564586530 0.38639520784
-1
0
1 72,006,813,512 53,510,968,501 38,597,106,671
2 78,398,841,057 43,296,030,425 22,525,476,307
3 01,182.806,146 37,421,486,773 14,042 909 805
4 91,182 896,146 27,809.312,750 7527345182
S 01,182,896,146 20,666,145,163 4,034,820,632
6 01,182,896,146 15,357, 788,922 2,162,750410
7 01,182.896,146 11,412,949,958 1,159,280,613
8 01,182,896,146 8,481,391,012 621,399,277
o 91,182.896,146 £,302 840,985 333,083,342
10 91,182,896,146 4,683,877,941 178,535,816
Total Rp228,942,793,371 | Rp 91,182,896,146
D.7 KESIMPULAN ANALISA EKONOMI
Data Cash Flow ; 60 % MP = 196,290,869,043
40 % MS = 130,860,579,362 '|
Total Capital Investmen = 327,151,448406 |
Modal Sendiri 1 = 65,430,289,681
Modal Sendiri 1T = £5,430,289,681
Modal Pinjaman 11 08.,145,434,522
Bunga Bank (%) = 18 %
Penjualan = 420,875,000,000 |
Total Biaya Produksi = 322,536,114,700 |
|
i
|
i




Pajak (%)

Laba Bersih -
Depresiasi

Fixed Cost

Variabel Cost

Semi Variabel Cost
Break Even Point (%)
Retum of Investment (%)
Pay Out Time (Tahun)
Shut Down Point (%)

35%
63,920,275,445
27,262,620,700
38,167,668,981

137,515,183,454
146,853,262,265
45.54

36.07

2.17

24.40

o Amwd T -
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Penjualan (Ruplah)

Gambar 11,1 Grafik Bresk Event Paint (BEPY
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