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INTISART

Melihat penggunaan aksigen vang <semakin besar
dalam berbagai industri dan keperluan lainnva, maka
telah dilakukan suatu i1novasi wuntuk merubah kekayaan
alam menjadl suwatu produk yvang mempunyal nilai ekonomi
lebin besar.

Berbagai proses telah dirancang untuk  merubab
udara menljadi produk gksigen., untuk perencanaan  inil
proses vang dipilah adalah modifika=sl dari LINDE FRANHL
CYCLE. Froses 1ni merupakan pros=2s yang palina banyak
digunakan untuk pemisahan aksigen dari wdara, kKarena

memilikl bebsrapa kelebihan dibandinakan denaan proses

lainya.

Sicstem penaclahan udars untuk menahaszilkan
ak=sigen dengan  proses  ligns  fraksi  dan distilasi
Traksional dilakukan secara. fisika yaitu dengan
penekanan, pendinginan dan pemizahan sSesual denaan

kondisi  vyan diinginkan, sehingoa dapat menghasilkan

s

produk oksigen dengan kemurnian menceapal 99,34.

Fabirik oksiaen ina direncanakan berlokasi  di
Uiung Fandang dengan kapasitas 0 ton cksigen cair per
Jam atau 120 ton per bari dari 00 harid peErta b,
sedangkan  waktu sisanya adalab untol perbazikan (shut

down ) .




Eentuk perusahaan adalah perseropan terbatas (FT).
dengan sistem organisasi garis. serta jumlah karvawan
adalah 84 orang.

Fabrir ini membutuhkan investasi awal sebanyak
Rp 120.513.998.200, vang diperoleh dari 40 % modal
sendiri dan 60% merupakan modal pinjaman. EBEP = 3Z9,.48%,
POT = 4 tabun, IRR = 20,.2934%, dan ROI = 23,082%. Dilihat
dari analisa ekonomi, pabrik oksigen ini lavak didirikan
dan perlu dilanjutkan ke tahap perancangan vyana lebih

terinci.
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PENDAHULUAN

Oksigen adalah unsur kimia non—-metalik yang tidak

berwarna, tidak berbau, tidak berasa, oksigen calr
berwarna biru muda dan berat oksigen 1,1@85% kali dari
berat udara. Oksigen itu sangat aktip., mempunyai sifat
campuran dengan beberapa unsur lain kecuali bagian yang
paling dalam pada gas kelompok (0).
Pada suatu saat oksigen menjadi standar pada
perbandingan untuk semua berat unsur atom, kemudian
beratnya dapat ditentukan adalah 146,00, Padas tahun 1961
atom - karbon telah diketahui sebagai dari bkerat atom
oksigen telah menjadi 15,9994.

LEONARDDO DAVINCI (1452-1519) orang vyang pertama
dari negara Eropa mengatakan bahwa udara mengandung 2
gas tetapi YOSEP PERESLEY (1733-18864),., pada umumnya
telah mengurangi dengan penemuan pada oksigen tahun
1711-1772 dia telah mencapail contoh murni pada oksigen
dengan pemanasan oksida mercury digunakan pada cahaya
matahari melalui ogelas pembakar. oksigen kemungkinan
melepaskan sekurang-kurananya tujuh subtansi yanaq
berbeda.

ANTOINE L. LAVOISER (1743-1794) seorang filosopil
dan ilmuan vyang besar dari FPerancis mendasari kimia
moderen. namanya oksigen (dari VYunmani vyang artinya

bentuk asam) yang telah memberikan gas oleh LAVOISER yang




berpikiran bahwa itu adalah unsur pokok untuk semua
jenis asam.

Ferkembangan di Eropa pada proses udara cair untuk
produksi oksigen dengan tingkat kemurnian tinggi vyang
telah dirintis oleh CARL T.G. VAN HIDE pada tahun 1842-
1934, seorang ahli kimia fisika MUNICH vyang pertama
mendesain amoniak pada mesin kompresi pada tahun 1876
membuat mesin secara berturut—turut untuk mencairkan
udara pada tabhun 1895.

Instalasi cairan udara yang pertama di USA, dibuat

oleh LINDE AIR PRODUCTION COMFANY pada tabun 1907,
peralatan 1ini pasang di BUFALO N.Y. denagan kapasitas
750 ft= gas oksigen perbulan. Fada tahun 1915 ada kira-—
kira 5@ jenis pencairan oksigen tumbuhan yang beroperasi
di Eropa dan 5§ di USA, tumbuh-tumbuhan oksigen sekarang
dapat ditemukan disetizp wilaya Industri USA dan  hampir
setiap areal Industri di dunia.
Mayoritas volume yang besar pada produksi perdangangan
oksigen vyang telah dicapai dari udara dengan prosss
cair. Melalui metode fisika ini (udara tidak dicampur
dengan bahan kimia) udara yang telah cair dan komponen
utama (nitrogen oksigen) dipisahkan melalui penyaringan.
Dalam proses tambahan secara relatif Jjumlah oksigen
vang diperoleh kecil.

Menurut' hasil survel yvang dihasilkan kira-kira

2.058.000.000 ft- cksigen yang diproduksi USA pada tabhun
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1923 dan tahun 1934 cksigen bertambah 4.5462.000.000 ft
menurut BUREAU CENSUS kivra-kira 1B8.495.000.000 feo .

Ferdangan oksigen yang dihasilkan di USA pada tabhun

2

1944, Pada tahun 1966 hampir 215.000.000.000 Tt yanag
telah diproduksi dalam edisi 1.750.00 berkurang 1 tahun
pada oksigen untuk kemurnian rendah (* 99,5 %Z oksigen)
yang juga telah dihasilkan.

Udara sebagai  bahan  baku pembuatan oksigen

mempunyal sifat—-sifat fisik sebagai berikut :

a. Density = 1,29 gr/ltr (1 atm @°C)
b. Temperatur kritis = -140,7°C

c. Tekanan kritis = 37,2 atm

d. Density kritis = Z10-35@ gr/ltr

Sifat-sifat fisik dari produk oksigen yang
dihasilkan adalah sebagai berikut :

a. Density gas pada

1]

@°c, 1 atm 1.,42958 gr/ltr

21,13Pc R TR Jor/ i

-183°C (titik didih) 4,487 gr/ltr

b. Panas spesifik

(pada 0°C) 7,027 kal/gr mol K

c. — Konstanta Cp/Cv

(pada 15°C) 1,401
- Konstanta Cp/Cv

(pada 26,85°C) = 1,396




d. Viskositas (25%°C.1 atm) = 206,39 Cp
2. Temperatur kiritis = —118,8°C
f. Tekanan kritis = 49,7 atm

ag. Fanas penguapan L&T@ kal/mal

h. Fanas sfesifik (liquid)y = 12,982 kal/gr mol®k

Il

i. Viskp=itazs liguid 1.8594 Cp

I

J. Fanas peleburan 105,22 kal/mcl
k. Flash paint = -218,9°C
1. Fanas spesifik (cp) = B.,27 + 0,000258 T — 187700/ T<

(pada IQO-50Q0°%H )

Disamping sifat-sifat wvang tersebut” da ata

]

oksigen Juga merupskan gas yang tidak baerwarma. Cidal
berba, tidak mempunyal rasa. tidak terbakar tetapa
menimbulkan kebakaran, serta larut dalam air dan
alkahal .

Mitrogen yang merupakan pradulk sampaing darl hasil
pemisahan oksigen darli udara adsalah gas  yang  tidak
terbakar, tidak berbauw, tidak berwarna, tidalk beracun,
tetapi menyesakkan napas. kelarutan dalam air dan
alkohol sangat kecil merupaken gas ingrt pada temperatur
rendah dan dapat bereaksi membentuk senvawa-senyawa lain
pada temperatur tinqga.

Disamping sifat-sifat vang tersebut ol atas,

Nitrogen juga mempunval sifal-sifsat sebagatl psrikut oz




a. Density (gas)

pada kondisi lain
b. Density (liquid)
c. Density (solid)
d. Tekanan uap
e. Temperatur kritis

f. Tekanan kritis

g. Panas spesifik (Cp)

h. Flash Foint
i. Titik didih
j. Fanas peleburan

k. Fanas penguapan

Data produksi oksigen di Indonesia  khususnya di

daerah Ujung Fandang dapat dilihat pada tabel berikut

ini 3

Data Volume produksi oksigen di Sulawesi Selatan dalam

<

satuan m= per tahun.

1,250 gr/1tr (1 atm °C)
dr = 1,1604 - 0,0045

T : temperatur absolut)
1,8265 kg/ltr

(pada -195,8°C)

0,8792 /1t

(pada -210°C)

log F = -339,8/T -

B.00652 T + 6,71
-147,@°C
JZ2.5 atm
6,76 + B.,0860B6 + 13 n
12~ 12
(pada 300-2500 °K)
-210%C
-195,8°C
172,33 kals mol
1332,9 kal/ mol

(pada titik didih) |




No Tahun Satuan m-

39 1991/1992 443.192.000 m°
2 199271993 443.192.000 m~
=, 1993/1994 383.852.000 m-
4, 1994/1995 453.053.000 m-
s, 1995/1996 530.337.000 m°

Dari tabel tersebut di atas menunjukkan bahwa
produksi oksigen di Indonesia khususnya daerah Sulawesi

Selatan dari tahun ke tahun semakin meningkat.




BAB IT
PEMILTHAN DAN URATAN PROSES

2.1. Macam—macam Proses

Fembuatan oksigen dari udara dapat dilakukan
dengan beberapa proses, namun yang sering digunakan

hanya 2 macam proses vaitu Linde Cycle, Modifikasi dari

Linde— Frankl Cycle dan Claude Cycle.
2.1.1. Linde Cycle

Froses ini meerupakan proses "ultra low
temperatur” yang pertama kali dilakukan secara komersil
untuk memproduksi gas oksigen dari udara. FPencairan
ﬁksigen didasarkan pada Joule-Thomson Effect, di mana
udars ditekan dengan menagunakan kompressor sampai
tekanan &@0-70@0 psi dan didinginkan pada after cooler.
Udara yang keluar dari after cooler didinginkan lagi di
dalam heat exchanger tersebut digunakan nitrogen dan
oksigen vyang mudah dipisabhkan didalam kolom distilasi.
Udara dingin dari heat exchanger dialirkan kekolom
distilasi melalui Joule Thomson expansion valve. Froduk
bawah kolom adalah ocksigen cair, sedangkan produk atas
adalah ga=s nitrogen. BGas nitrogen danm oksigen cair
selanjutnya dialirkan ke heat exchanger melalui pipa

yang berbeda untuk pendinginan umpan baru.




2.1.2 Modifikasi dari Linda-Frankl Cycle

Froses in banyak diagunakan di Amerika. Fada
prinsipnya operasinya proses ini berbeda dengan Linda
Cvcle, dimana tekanan operasinya relatif rendah

(4-15 atm). Operasi pemisahan oksigen dari udara dimulai

dengan penyaringan udara pada air filter untuk
menghilangkan debu-debu yang terdapat dalam
udara. Selanjutnya udara ditekan dengan mengaunakan

kompressor sampai tekanan 4-15 atm, kemudian didinginkan
dan dipisahkan okeigen dari campurannya.

Dasar pembuatan oksigen dari udara melalul proses
modifikasi dari Linde—-Frankl cycle (modifikasi Linde-
Frankl cycle) terdiri dari tiga urutan proses yaitu @

1. Pemurnian udara dari debu dengan menggunakan air
filter

2. Pencairan parsial udara pada heat exchanger
regeneratif

3. Pemisahan oksigen dan nitrogsn pada kolom distilasi

fraksionasi.

Untuk mendapatkan produk aksigen dengan
kemurnian vyang maksimum, sebagian oksigen vang telah
dipasahkan digunakan sebagai refluk kedalam kolom dan
dicampurkan kembali dengan udara (umpan baru) vyang

masuuk ke kolom melalui sebuah turbo-expander atau

expansion valve.




2.1.3. Claude cycle

Operasi pemisahan oksigen dan nitrogen dari udara
dengan claude cycle dilakukan pada tekanan sekitar 400
psi sedangkan metode pemurniannya sama dengan pada
proses modifikasi dari Linde-Frankl cycle.

Modifikasi dari claude cycle dilakukan dengan
manambahkan air filter dan dryer yaitu eilika gel atau
alumina aktif. Fendinginan udara dalam heat exchanger
dilakukan dengan menggunakan oksigen dan nitrogen vyang
telah dipisahkan sebagai medium pendingin. Femisahan
cksigen dan nitrogen pada double fraksionari dengan
bantuan reciprocat vyana telah dialirkan ke haet
exchanger untuk mendinginkan umpan baru, sehingga
oksigen dan nitrogen yang diperoleh sebagai produk

adalah dalam fase gas.
2.2. Pemilihan Froses

Dari ketiga proses tersebut diatas mempunvai
beberapa kelebihan dan kekuranan masing-masing. Proses
Linde mempunyai kebaikan vyaitu prosesnya sederhana
sehinaga peralatan yang diperlukan tidak terlalu banyak.
Keburukan dari proses tersebut antara lain yaitu produk
vang diperoleh tidak mencapai kemurnian yang maksimum
karena tidak: ada refluk, tidak menggunakan expander

sehingga kebutuhan refigrant lebih besar,dan tekanan

operasi cukup tinggi.
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Froses modifikasi Linmde-Frankl cycle mempuunyai
beberapa kebaikan antara lain yaitu kemurnian produk
yang dihasilkan sangat tinggi, kebutuhan refigrant lebih
kecil, tekanan operasinya rendah, dapat menghasilkan
produk dalam fasa cair, dan dapat dioperasikan untuk
skala besar. Keburukan proses ini adalah prosesnya lebih
rumit sehingga peralatan yang_digunakan lebih banyak.

Froses Claude cycle mempunyali kebaikan yéitu
power lebih kecil dari pada proses Linde dan kebutuhan
refigran lebih kecil. Keburukan dati proses ini adalah
peralatan yang dibutuhkan sangat banyak sehingga
membutuhkan investasi lebih besar, tekanan operasinya
relkatif tinggi, dan produk yang dihasilkan dalam fase
gas =serta kemurnian oksigen produk tidak mencapai angka
vang maksimum.

Berdasarkan pertimbangan dari hal-hal tersebut
diatas maka untuk perencanaan pembuatan pabrik oksigen
dipilih proses modifikasai dari Linde-Frankl cycle.
Proses modifikasi dari Linde—-frankl cycle mempunyai
beberapa kebaikkan (kelebihan) dibandingkan dengan
proses—-proses lain, terutama sekali dalam hal keaman
operasi, dimana proses tersebut beroperasi pada tekanan
yang relatif rendah dan kemurnian produk sangat tinggi
untuk operasi dalam skala besar serta produk oksigen

yvang dihasilkan dalam fasa cair.
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2.3 Uraian Proses

Froses pembuatan oksigen dari udara dengan
modifikasi Linde—-Frankl cycle dimulail dengan penyaringan
udara pada air filter untuk menghilangkan debu-debu yang
terdapat dalam udara. Udara yvang telah bersih dari debu
diumpankan kedalam kompresor stage I, dimana udara

ditekan sampai tekanan 2,446 atm. Udara dari kompressor

stage 1 dengan temperatur yanag relatif tinggi
didinginkan pada intercooler sampal 40°C dengan
© mengaunakan air pendingin. Udara dari intercecoler

diumpankan kekompresor stage Il untuk penekanan sampail
6,081 atm dan didinginkan pada cooler A sampai 4@°C dan
udara dari cooler A diumpankan ke komprecsor stage 3
untuk penekanan sampai 15 atm sehingga mengakibatkan
terjadinya kenaikan temperatur sampai 166,45°C dan
didinginkan , pada coeler E dengan mengunakan air
pendingin, selanjutnya dialirkan ke maleculer sieve
untuk penghilangan uap air dan gas CO; yang terdapat
dalam aliran udara. Moleculer sieve yang digunakan tipe
13X berbentuk pellet dan dibuat dalam dua buah unagun
terpisah vyaitu A dan B, dimana salah satu dioperasikan
dan satu lagi diregenerési.

Udara bersih vyang keluar dari moleculer sieve
dibagi dalam dua aliran yaitu aliran udara proses (untuk
pemisahan nitroagen) dan aliran udara pemanas untuk

reboiler.
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Aliran udara proses dialirkan ke dalam élat
penukar panas (heat Exchanger) kemudian udara proses
yang keluar dari heat exchanger terbagl dua aliran.,
aliran uwdara proses dimasukkan ke refrigeran A untuk
didinginkan sampal temperatur dew paoint, selanjutnya
udara Jjenuh tersebut dialirkan kekolom reaktifier untuk
pemisahan produk antara oksigen dan nitrogen. Nirogen
vang merupakan produk atas dari kolom reaktifier di
kondensasikan pada kondensor, di mana sebagian digunakan
sebagail produk nitrooen calr yang disimpan dalam tangka
penylmpan dan sebagail direfluks ke bolom. Froduk bawah
dari kolom rektafier adalah fraksi cair yanag kaya dengan
oksigen dan selanjutnya dialirkan kekolom stripper.

Fada Fkolom straipper cairan oksigen dimurnikan
dari sisa-sisa nitrogen dan juga argon yang terbawa
dalam aliran cksigen. Femisahan nitrogen dan argon dari
cairan oksigen dilakukan pada tekanan vyang relatif
rendah dibandingkan pada kolom rektifier yaltu untuk
memudahkan terjadi penguapan dari gas—gas  yanaga lebih
volatil (nitrogen dan argon). Kolom stripper dilenagkapi
dengan sebuah reboiler yaltu untuk membantu operasti
pemisahan. Produk bawah dari kolom stripper adalah
oksigen calr dengan kemurnian & 99,54 dan dialrkan
ketangki penyimpanan ofeigen. Froduk atas kolom stripper
adalah gas nitrogen dan argon, dimana Ccampuran gas

N N

tersebut dilepaskan ke udara bebas.
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Udara prosese vang dicabangkan setelah keluar
dari heat exchangger dimasukkan ke refrigerant B untuk
didingin sampal dew point dengan menggunakan refrigerant
nitrogen cair. Udara tersebut dialirkan ke kondensor
pada kolom rektifier melalui sebuah expansion valve
sehingoa mengakibatkan terjadi perubahan tekanan dan
temperatur.kemudian dialirkan ke dalam separataor
sekaligus terjadi perubahan fase dari udara (pendingin),
udara pendinain dari kodensor selaniutnya dislirkan ke
heat exchanger untuk pendingin udara proses, dary ke

heat exchanger uwdara tersebut dialirkan wdara lepas..




BAB IIT

NERACA MASSA DAN NERACA PANAS

Ferhitungan neraca massa dan neraca panas pada
perencanaan pabrik oksigen dari udara dilakukan secara
simultan (bersamaan), karena pada umumnya untuk fluida
gas Jjika terjadi perubahan tekanan akan mengakibatkan
terjadi perubahan temperatur, demikian juga sebaliknya.

Khususnya pada perencanaan pabrik oksigen dari
udara, dimana pemisahan antara campuran oksigen dan
nitrogen dalam 'udara dilakukan berdasarkan perubahan
sifat fisik yaitu dengan penekanan dan pendingin secara
bertahap. Fluida yang mempunyai titik didih lebih tinggi
tnksigen) akan lebih cepat terkondensasi sedangkan
fluida ‘yang mempunyai titik didih lebih rendah
(nitrogen) perlu dilakukan pendinginan selanjutnya untuk
mendapatkan produk cair.

Medium pendinainan vand digunakan pada proses
pemisahan yaltu untuk kondensor oada kolom rectifier
digunakan udara cair yang telah didinginkan pada
refrigerator. Fendinginan udara pada refrierator
digunakan refrigrant (nitrogen). Jumlah dari fluidah
pendingin laju akir massa, temperatur masuuk, dan
temperatur keluar dari fluida (udara) proses.

Metode berhitungan neraca massa dan neraca panas

dilakukan dengan sistem mundur yaitu denan menetapkan

kapasitas produksi S ton oksigen cair per jam. Seluruh
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perhitungan didasarkan pada asumsi bahwa tidak ada
akumulasi massa dan panas setiap peralatan dan Jjuga
kehilangan panas setiap peralatan serta perpipaan
dianggap nol (@).

Keseimbangan fase dari masing-masing komponen
dalam campuran udara (udara proses) dihitung berdasarkan
persamaan Antoine, denan anggapan bahwa campuran dari
komponen—komponen vyang terdapat dalam udara bersifat
ideal. Komponen—komponen tersebut antara lain oksigen
(02), nitrogen (N5) dan argon (Ar). Impuritis-—impuuritis
seperti COp, Hgo0, dan debu dianggap tidak ada vyang
terbawah ke dalam uudara proses, Lkarena impuritis
tersebut sudah dipisahkan terlebih dahulu pada alat
pemisahannya masing-masing.

Hasil perhitungan selengkapnya dari neraca massa
dan neraca panas untuk masing-masing aliran tercantun
pada tabulasi neracs massa dan neraca panas dalam

diagram alir gambar 3.



Neraca Panas

Untuk Intercooler
Masuk

Udara = 10.446.402 kj/jam

10.4446.402.kji/jam

.

Untuk cooler A
Masuk

Udara = 11.760.600 kj/jam

11.760.600 kj/jam

Untuk cooler B
Masuk

Udara = 11.68B0.897 kj/jam

11.680.897 kij/jam
Untuk Heat Exchanger
Masuk
Udara = 4.,297.988 kj/jam

4.297.988 kj/jam

Untuk Refrierator A
Masuk

Udara = 7.976.894 kj/jam

7.976.894 kj/jam

Keluar

Alr = 10.446.402 kj/jam

10.4446.402 kj/jam

Keluar

Alr = 11.760.600 kj/jam

11.760.60@ k)/jam

Keluar

Air = 11.680.897 kj/jam

11.680.897 kj/jam

Keluar

Udara Gas = 4.297.988 kj/jam

4.297.988 kj/jam

Keluar

Nitrogen Cair = 7.976.894 kj/jam

7.976.894 ki/iam




Untuk Refrigerator K

Masuk

Udara = 45.601.976 ki/iam

45,601 .976 Ki/iam
Untuk Kondensor
Masulk

Bas Nitrogen = 4,288,631 ki/jam

4,788.631 ki/jam

Untuk Reboiler
Mazuk

Udara = 1.572.492 ki/iam

1.572.492 kj/iam

Untuk Rektifier
Masuik

Udara jenuh = 4.288.631 kj/iam

4,782.631 kj/jam
Untuk Stripper
Masik

Udara januh = 1.672.492 ki/jam

1.672.492 ki/iam

Keluar

Nitrogen Cair = 45,601 .976 kj/ijam

45,6@81.976 ki/iam

Keluar

Udara = 4.288.631 ki/jam

4,288,631 ki/jam

Keluar

Gas Oksigen = 1.572.492 k3 /iam

1.572.492 ki/iam

Keluar

wdara = 8.288.631 fei/jam

4,788,631 kj/jam

keluar

udara = 1.672.492 ki/iam

1.672.492 ki/jam




BAB IV
SPESIFIEKAST PERALATAN

Alat—-alat yang digunakan pada pabrik cksigen baik
sebagai proses maLipun sebagai alat utilitas,
direncanakan dengan ukuran dan kapasitas yang sesuai
dengan kebutuhan. Untuk beberapa alat seperti penyaring
udara (air filter), kompresor, pompa dan turbin dalam
spesifikasinya diambil kapasitas standar yang ada di
pasaran.

Pemberian kods dari masing - masinu alat
disesuaikan cengan nama alat, unit, fungsi dac urutannya
masing—masing. Kode dengan hurvf pada kode alat
menunjukkan nama dari alat tersebut, sedangkan kode
dengan angka menunjurkan unit, fungsi serta urutan dara
alat di -ana:

- Angka pertama menunjukkan unit di mana alat

ditempatkan.

- Angka kedua menyatakan fungsi dari alat

- Angka ketiga menyatakan urutan dari alat vyang

Sama .

Untuk alat-alat yang sama dan mempunyai fungsi
yang sama tetapi digunakan secara bergantian, atau salah
satu dari alat tersebut merupakan unit cadangan,maka
diberikan kode alat vyang sama tetapi dibedakan /

dinyatakan dengan huruf A dan B pada ujungnya, seperti
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Menara Molecular Sieve, pompa dan tangki air.
Spesifikasi dari masing-masing peralatan disajikan di
dalam bab ini, sedangkan untuk perhitungannya terdapat

pada lampiran B.

4,1. Spesifikasi Alat Penyaring Udara.

Kode Alat aAF - 111

Nama Alat : Air Filter

Fungsi : Memisahkan debu dari aliran udara proses.

Type : Higth Effeciency Partikulate Air (HEFA).

Jumlah : &5 unit

ondi a

Tekanan : 1 atm Temperatur : 30°C
Spesifikasi

Kapasitas per unit : 1000 ftaimenit

Ukuran 24 w 24 in

BEahan konstruksi

Fibre glass

Ketebalan medium 11'% in

4.2. Spesifikasi Kompressor Udara

Kode alat : K - 211, K - 212 dan K - 213
Nama Alat :. Air Compressor
Fungsi : Menaikkan tekanan udara sampai tekanan

operasi
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Type : Centrifugal Compressor

Jumlah Unit 1 (3 stage)

Kondisi Operasi

Tekanan Temperatur

Masuk : 1 atm Masuk : 3@8° C
Keluar : 15 atm Keluar : 166,45° C
S fikasi Air Compressor

-
il

Jumlah stage

I3IV45,267 Hp

Fower

Fenggerak ¢ Motor Listrik

Bahan Konst. : staniless Steel

4.3.Spesifikasi Intercooler

Kode alat 2By

Nama Alat : Intercooler

Fungsi : Menurunkan temparatur udara dari
kKompressor stage |

Type Alat : Shell and Tube (horisontal)

Jumlah Unit : 1

Kondisi rasi

Fluida Dingin (Air) Fluida Panas (Udara)

Temperatur masuk : 30°C Temperatur masuk : 152,41°C

Temperatur keluar : 3I8°C Temperatur keluar : 40°C

Tekanan | : 1 atm Tekanan : 2,466 atm

Letak aliran : Tube Letak aliran : Shell
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Spesifikasi
Tube Shell
Diamester luar 2 3/4 in Diameter luar 2 72 in
BWG : 16 Jarak baffle : 65 in
Panjang tube T 8t Jumlah lewatan L3 |
Jumlah lewatan s Jumlah cross § 2
Jumlah Tube : 4448 Eahan konst. : Mild steel
Susunan : 1 in trianguler pitch
Bahan konst. : Mild steel

Heat transfer area: 6870.54 ft<

Beban panas : PE55096,8 Btu/jam

4.4A. Spesifikasi Cooler

Kode alat : E—- 212 A
Nama Alat t Cooler
Fungsi : Menurunkan temperatur udara dara

kompressor stage I1

Type Alat : Shell and Tube (horisontal)

Jumiah Unit = 1

Kondisi Operasi

Fluida dingin (Air) Fluida panas (Udara)
Temperatur masuk : 30°C Temperatur masuk = 166,45°C
Temperatur keluar : 38°C Temperatur keluar : 40°C
Tekanan 2 1 atm Tekanan : 6,081 atm

Letak aliran : Tube Letak aliran : Shell
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Soesifikasi
Tube Sheil
Diameter luar : 1in Diameter luar ¢ 6B in
EWG : 16 Jarak baffle : 81 in
Panjang tube : 14 ft Jumlah lewatan P 1
Jumlah lewatan : 4 Jumlah cross : 4
Jumlah Tube : 1598 Eahan konst. : Mild steel
Susunan : 1% in sqg. pitch
Baban konst. : Mild steel

Heat trensfer area: S218,38 ft2

Beban panas : 110949@5.66 Btu/jam

4.4B. Spesifikasi Cooler

Kode alat e = 21280

Nama Alat : Cooler

Fungsi : Menurunkan temperatur udara dari
kompressor stage III

Type Alat : Shell and Tube (horisontal)

Jumlah Unit : 1

Kondisi Operasi

Fluida dingin (Air) Fluida panas (Udara)
Temperatur masuk 3 3@° C Temperatur masuk : 166,45° C
Temperatur keluar : 38° C Temperatur keluar : 4@° C
Tekanan : 1 atm Tekanan : 15 atm
Letak aliran : Tube Letak aliran : Shell




Snesifikasy
Tube Shell
Diameter luar : 1 in Diameter luar : &0 in
EWG t 16 Jarak baffle : S0 in
Panjang tube e Jumlah lewatan i
Jumlah lewatan : & Jumlah cross t 4
Jumlah Tube y 1576 Bahan konst. : Mild steel

Susman : 1

L]

Y4 in =g. pitch

Bahan konst. : Mild steel

Heat transfer area: 5175,03 7t<

Beban panas

4.5. Spesifikas

Kode Alat :
Nama Alat :
Funagsai ?
Type 1
K isi erasi

Laju alir udara
Tekanan
Temperatur

Waktu operasi

11@19714,77 Bt/ jam

i Menara Molekuler Sieve

M8 - 211 A - R

Moleculer Sieve Bed

Untuk menahilangkan kandungan uap
dan CO,; dari aliran udara proses

MS 13X Abs

: B65448,.683 ka/iam
: 19 atm

40°C

: 4 jam

air




Spesifikasi
Diameter unggun
Volume unggun
Tinggi menara
Fipa cabang
Fenyanaga

Tinggi penyangga

Bahan konst.

4.6. Spesifikasi

21

96 in

319,515 Ft°

£.36 Tt

2 buah

: Skirt support
g &5 Tt

Carbon Steel SA - 204

Heat Exchanger

Kode alat : E - 214

Nama Alat

Heat Exchanger

Funagsi @ Menurunkan temperatur udars dari

molekular sieve sampai dew point

Type Alat : Shell and Tube (horisontal)

Kondisi Operasi
Fluida dingin (Air)
Temperatur masuk @
Temperatuw- keluar

Tekanan H

Letak aliran

Fluida panas (Udara)

~178,79°C Temperatur masuk : 40°C

—46,11°C  Temperatur keluar ; —23°C
4 atm lekanan : 15 atm
Tube Letak aliran : Shell
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Spesifikasi
Tube Shell
Diameter luar : 1 in Diameter luar : 38 in
BAG : 16 Jarak baffle : 32 in
Panjang tube : 8 ft Jumlah lewatan sk
Jumlah lewatan gk Jumlah cross : 3
Jumlah Tube : 522 Hahan konst. : Mild steel
Susunan : 1% in sq. pitch
Bahan konst. : Mild steel

Heat transfer area: 1078.21 £t

4054706,192 Etu/jam

Beban panas

4.7A. Spesifikasi Refrigerator

Kode alat : E — 214 A
Nama Alat 1 Refrigerator

Fungsi : Pendinginan udara untuk kebutuhan kondensor
Type Alat : Shell and Tube

Jumlanh unit: 1 (satu)

Kondisi Operasi

Fluida panas (udara) Fluida dingin (refrigerant)

Temperatur masuk @ —195,65°C

Temperatur masuk
Temperatur keluar : —160,23°C  Temperatur keluar : -195,65°C
Tekanan : 15 atm Tekanan : 1,013 atm

Letak aliran : Tube Letak aliran : Shell
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Spesifikasi
Tube Shell

Diameter luar s 1% in Diameter luar 3 3‘? in
HG s 16 Jarak baffle : 1
Fanjang tube ¢ 14 Tt Jumliah lewatan sl in
Jumlah lewatan : 2 Jumlah cross g 12
Jumlah Tube 362 Hahan konst. : Mild steel
Susunan : 1 9/16 sq. pitch

Bahan konst. : Mild steel

Heat transfer area: 1608.81 ft<

Beban panas s 7925371.88 Btu/jam

4,78. Spesifikasi Refrigerator

Kode alat : E - 214 B

Nama Alat : Refrigerator

Fungsi : Pendinginan udara antuk kebutuhan kendenszsr

Type Alat : Shell and Tube  Juamlab unit 1 1 tsatul
Kondisi Operacs

Fluida panas {(udara) Fluida dingin (Refrigerant)
Temperatur masuk 3 -195,659 Temperatur masuk 1 —23°C
lemperatur keluar 3 —199,65°C Temperatur keluar @ 154_.25’:’5 +
Tekanan : 1,013 atm Tekanan : 15 atm

Letak aliran : Tube Letak aliran : Shell
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s i fikasi
Tube Srell

Diameter luar : 1 in Diameter luar g 37 in

BEWG : 16 Jarak baffle -

Panjang tube : 18 ft Jumlah lewatan s 16 in

Jumlah lewstan 2 Jumlah cross 2 B

Jumlah Tube : 574 Eahan konst. : Miid steel

Susuinan : 1% sg. pitch

Bahan konst. : Mild steel

Heat transfer area: 1498.795 ft2

Eeban panas 5284883,114 Btu/jam

4.8. Menara Rectifier

Nama alat : Menara Rectifier

Kode alat : R - 211

Funosi : Memisahkan nitrogen dari campuran oksigen,
nitrogen dan argon
Type alat : Buble cap tray

Jumlah unit = 1

Kondisi Operasi
Tekanan, atm Temperatur, °C
12 Puncak kolom : —165,48°C

Dasar kolom : —-161,16°C




Spesifikasi

Menara
Diameter, m
Tinaaoi « m

Bahan konst.

Carbon steel

4.9. Spesifikasi Kondensor

Kode alat
Nama Alat

Funagsi

Tvpe Alat

Jumlah unit

fondisi Operasi

E'— 2158

Kondensor

Tray
Jumlah
Spacing, in

Type

Ukuran cap.in

Jumlah cap/tray

Bahan konst.

Jumlah rows/tray:

25

12

7

Cross—-flow

X 7/8

223

Carbon steel

15

Mengkondensasikan gas nitrogen top produk

dari kolom rektifier

Shell and Tube (horisontal)

1 (satu)

Fluida dingin (Udara)

Temperatur masuk

Temperatwr keluar

Tekanan

Letak aliran

: —179,.35°C  Temperatur masuk @ —165,48°C
- —178,79°C Temperatur keluar : -165,48DC
: 4 atm Tekanan : 12 atm

2 Tube Letak aliran : Shell

Fluida panas (Nitrogen)
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Spesifikasi
Tube Shell

Diameter luar = 1% in Diameter luar : 6@ in

HiG : 16 Jarak baffle : 29 in

Panjang tube - o 4 Jumlah lewstan 3 3

Jumlah lewatan 1 6 Jumlah cross 8 6

dJumiah Tube : 1828 Hahan konst. : Mild steel

SusLnan : 1 9/16 in sg. pitch

Bahan konst. : Mild steel

Heat transfer area: 3717.05 ft<

Eeban panas ¢ 4545949, 18 Btuw/jam

4.10. Spesifikasi Menara Stripper

Mama alat : Menara Stripper

Kode alat 8 5F = 213

Fungsi : Memisahkan QOksigen cair murni dari
campuran oksigen, nitraogen dan aragon
cair dari kolom rectifier.

Type alat : Buble cap tray

Jumlah unit |

Kondisi Operasi

Tekanan, atm ) Temperatur, °C

FPuncak kolom : 8 atm Funcak kolom : —167,20°C

8 atm Dasar kolom : —156,9°C

Dasar kaolom H




Spesifikasi
Menara

Diameter. m

Tinggi . m

Rahan konst.

27

Tray
1 3,05 Jumlah r 35
: 3.6 Spacing, in : 24 in
: Carbon steel Type Tlow : Cross—flow
Ukuran cap,in : 3 7/8 in

Jumlah cap/tray : 173
Bahan konst. : Carbon steel

Jumlah rows/tray: 13

4.11. Spesifikasi Reboiler

Kode alat H

Nama Alat

Fungsi - 2

Type Alat

Jumliah unit

E - 216

Rebaoiler

Untuk penguapan cairan nitrogen dari kolom
Stripper

: Thermosyphons (shesl and tube)

: . 1 {satu)

Kondisi Operasi

Fluida panas (Udara) Fluida dingin (Nitrogen)

Temperatur masuk : —42°C Temperatur masuk @ —156,92°C
Temperatur keluar : —62°C Temperatur keluar @ —156,92°C
Tekanan : B atm Tekanan : 15 atm

Letak aliran

%

: Tube Letak aliran
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s ifikasi
Tube Shell

Diameter luar : 1'% in Diameter luar : 18% in

BiG : 16 Jarak baffle @ 12 an

Fanjang tube £ 1D ft Jumlah lewatan I |

Jumlah lewatan L § Jumlah cross : 10

Jumlah Tube : 44 Bahan konst. ¢ Mild steel

Susunan : 1 9/16 in sq. pitch

Bahan konst. ¢ Mild steel

Heat transfer area: 132.8 Fte

Beban panas

4,12, Spesifikasi

Kode alat
Nama alat
Fungsi
Type

Jumlah unit

Kondisi Operasi

Tekanan : 12 atm

Spesifikasi
Diameter
Tinggi
Kapasitas

Rahan konstruksi

1483485,265 Btu/jam

Tangki Penyimpanan Nitrogen Cair

S 313

Storage Tank

Tempat penyvimpanan nitrogen produk
Tangki silinder hberalas datar

1 (satu)

Temperatur : *165,596

14662 m-

Carbon steel
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4.13. Spesifikasi Tangki Penyimpanan Oksigen Cair

Kode alat =

Nama alat

Fungsi

Type

Jumlah unit

Kondisi rasi

Tekanan : 8 atm

s 1ifikasi

Diameter :
Tinagi :
Kapasitas :

Bahan konstruksi H]

8 - 312

Stn;age Tank

Tempat penyimpanan cksigen produk
Tanggki silinder beralas datar

1 (satu)

Temperatur -] —155,920

18,57 m
24 .76 m
S@27,91 m-

Carbon steel

4,15. Spesifikasi Pompa Nitrogen Cair

Kode alat

[0

Nama alat

P= 221 A-—-B

Fompa Nitrogen

Funasi : Memindahkan cairan Nitroagen dara

kondensor ke tanggki penyimpanan nitrogen

Type

Jumlah unit : 2

Kondisi UOperasi

Tekanan : 12 "atm

Centrifugal pump

Temperatur : —165,48°C




Spesifikasi
FKapasitas : 90 apm
Dava ¢ 2 Hp

4.16. Spesifikasi Fompa Oksigen

Kode alat s P — 223 A - B
Nama alat : Fompa Oksigen
Funasi : Memindahkan cairan Oksigen cair ke dalam

tanaki penyimpanan
Type : Centrifugal pump

Jumlah unit 3 2

Kondisi Operasi

Tekanan : 8 atm Temperatur : —-156,92°C
Spesifikasi

Kapasitas : 32 gpm

Dava : % Hp

4.17. Spesifikasi Turbo Expander

Kode alat ET — 411

Nama alat

Ekspansion Turbin

Fungsi : Menurunkan tekanan ‘(merubah TfTase gas
menjadi fase cair
Type : Turbo ekspander

Jumlah unit ‘1



Kondisi Operasi

Tekanan masuk 3 31,60 atm
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Temperatur masuk @ —148°C

Tekanan keluar 3§ 1 atm Temperatur keluar: —195,6508

Spesifikasi

Kapasitas

240089 gpm

Dava : &345,81 Hp

4.18. Spesifikasi Heat Exchanger Pada Utilitas

dan dari

Kode alat e = 913

Nama Alat : Refriocerant Heat Exchanger

Fungsi ¢ Untuk pertukaran panas dari Refrigerant
vang keluar dari Refrigerant
kompressar

Type Alat : Shell and Tube

Kondisi Operasi

Fluida dingin
Temperatur masuk @ —199,65°C
Temperatur keluar : —70.15°C
Tekanan : 1 atm

Letak aliran Tube

Spesifikasi
Tube
Diameter luar : 1 in

BUWG 16

Ll

Fluida
Temperatur mesuk  »

Tempaeratur keluar :

Tekanan |
Letak aliran 3
Shell

Diameter luar

Jarak baffle

panas
42°C
-az%
31.6 atm
Shell
: 6@ in
: 45 in




32

Fanjiang tube : 16 ft Jdumlah lewatan I 5
Jumlah lewatan s 2 Jumlah cross : 4
Jumlah Tube : 1624 Rahan konst. s Mild steel

Susunan 1'% in sq. pitch

Eahan konst.

Mild steel
Heat transfer area : 59683.46 2

Beban panas : 221924273 ,58 Btu/jam
4.19. Spesifikasi Fompa Air Kebutuhan Fabrik

Kode alat Fompa P — 421 A — B

Nama alat Fompa storaage tank

LL]

Fungsi : Untuk memompakan air dari storace tank
ke recycle storage
Type : Centrifugal pump

Jumlah unit @ 2

Kondisi Operasi

Tekanan R Temperatur : 3I0°C
Spesifikasi

Kapasitas : 2853.31 gpm

Dava : 36,09 Hp

4,22. Spesifikasi Fompa Air Pendingin

Kode alat F - 422 A - B

Nama alat :. Fompa air pendingagin
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Fungsi : Untuk memompakan air pendingin dari
recycle tank ke dalam cooler utilitas

Type : Centrifugal pump

Jumlah unit : 2

Kondisi rasi

Tekanan e 1 Temperatur : 309

Spesifikasi

Kapasitas : 9798 apm

Daya r 162,02 Hp

4.21. Spesifikasi Fompa Air FPendingin

Kode alat P - 422 4 - B

Nama alat Fompa air pendinggin

Fungsi :  Untuk memompakan air pendingin dari
recycle tank ke dalam cooler proses
Type : Centrifugal pump

2

Jumlah unit

Kondisi Operasi

Tekanan : 1 Temperatur : 3@°C

Spesifikasi

Kapasitas 4452 ,89 apm

Daya ) : 79,24 Hp
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4.22. Spesifikasi Water Storage Tank

Kode alat : T - 411 A - B

Nama alat

Water storage tank

Fungsi : Tempat penampungan air yang diambil dari
PAM
Type : Segi empat

Jumlah unit : 2

Kondisi Operasi

Tekanan : 1 atm Temperatur : 30°C
Spesifikasi

Capeasitas : 1326 m3

Ukuran : 14 m % 12 m ¥ 9 m

4.23. Spesifikasi Recycle storage tank

Kode alat s T = 412

Nama alat Recycle storage tank

Fungsi : Tempat penampungan air untuk kebutuhan
cooler
Type : Segi empat

Jumlah unit s ¥

Kondisi Operasi

Tekanan : 1 atm Temperatur : 30°C




35

Spesifikasi
Capasitas : 19@6& m>
Ukuran : 14 mx 14 m x 9,72 m

4.24. Spesifikasi Kompresor Untuk Refrigerant

Kode alat : K - 411

Nama alat : Kompresor Refrigerant

Fungsi : Menaikkan tekanar refrigerant

Type : Centrifugal Compressor *

Jumlah unit : 1 (2 stage)

Kondisi Operasi

Tekanan Temperatur
Masuk : 1 atm Masuk : -70,15°C
Keluar : 31,5 atm Keluar f 313,53°
Spesifikasi

Jumlah Stage 2

Power

32140,05 Hp

Penggerak Motor Listrik

Bahan Konst. Stainless steel

4.25A. Spesifikasi Cooler Utilitas

Kode alat : E - 412 A

Nama alat : Cooler




Fungsi

Type g

Jumlah unit =
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Mendinginkan refrigerant vyanag keluar
dari kompreessor K - 411
Shell dasn Tube

i

Kondisi Operasi

Fluida Panas (nitrogen) Fluida dingin (air)
Temperatur masuk : 101,8°C Temperatur masuk : 28°C
Temperatur keluar : 4@°C Temperatur keluar : 35°C
Tekanan masuk : 31,6 atm Tekanan masuk : 1 atm
Tekanan keluar : 31,6 atm Tekanan keluar : 1 atm
Letak aliran t Sheel Letak aliran ¢ Tube
Spesifikasi

Tube Sheel
Diameter luar s 1 in Diameter dalam : 354 in
BUEG 2 16 dJumlah lewatan : 1
Panjang : 14 ft Jarak baffle t 47 in
Jumlah tube : 1268 Jumlah cross : 4
Jumlah lewatan : 4 Bahan konst. : Fild steel

Susunan tube

1% in sg.pitch

Bahan konstruksi : Mild steel

Reat transfer area: 446346,94 ft2

Beban panas

111592@.@28 Btu/jam
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4.25B. Spesifikasi Cooler Utilitas

Kode alat : E - 412 R
Nama alat : Cooler
Funaosi : Mendinginkan refrigerant yang keluar dari

kompressor K - 412

Type : Shell dasn Tube
Jumlah vnit 3 1
Kondisi O =4
Fluida Panas (nitrogen) Fluida dingin (air)
Temperatur masuk : 313,53°C Temperatur masuk : 28°C
Temperatuf keluar : 40°C Temperatur keluar : 35°C
Tekanan masuk : 31,6 atm Tekanan masuk : 1 atm
Tekanan keluar : 31,6 atm Tekanan keluar : 1 atm
Letak aliran : Sheel Letak aliran : Tube
S ifi -

Tube Sheel
Diameter luar £ 1 dn Diameter dalam g 54 in
B : 16 Jumlah lawatan I |
Faniang : 19%t Jarak baffle t 47 in
Jumlah tube : 1268 Jumlah cross : 4
Jumlah lewatan : 4 Rahan konst. : rMild steel
Susunan tube : 1% in sq.pitch

Bahan konstruksi : Mild steel

Reat transfer area: 4636,94 ft<

Beban panas : 1115920,08 Btu/jam




BAB V
INSTRUMENTAST DAN KESELAMATAN
KERJA

5.1. Instrumentasi

Untuk mendapatkan hasil seperti yang diharapkan,
maka di perlukan kondisi operasi vyang baik. Untuk
menjaga kondisli proses vang diperlukan serta keaﬁanan
dalam pabrik, perlu diadakan suatu sistem control vyang
baik kontinyu terhadap jalannya proses.

Sistem kontrol dijalakan dengan memakai peralatan
antara lain

1. Penunjuk sesaat (indicating)

2. Pencatatan data secara kontinyu (recording)

3. Pengontrolan (controling)
Denaan menagggunakan alat-alat kontrol (instrumentasi)
tercebut, diharapkan akan dapat :

1. Mengetahui dan melokalisir kerusakan serta

keboceoran pada alat-alat dengan cepat.

2. mengukur semua kondisi operasi pada setiap

aliran atau peralatan seperti temperatur,
tekanan, laju alir, dan tinggi permukaan
(level).

Selain mengontrol unsur—-unsur tersebut di atas,
instrumentasi dapat - juga berfungsi untuk menjaga

kualitas produk dan juga dapat membantu dalam keselamtan
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kerja. Fengendalian peralatan proses dapat dilakukan

secara otomatis dan semi otomatis.
a. Secara otomatis

Instrumen diatur pada kondisi tertentu, jika
terjadi penyimpangan variabel yang dikontrol maka secara
langsung instrumen bekerja untuk mengembalikan variabel
tersebut pada kondisi yang telah ditetapkan. Instrumen

jenis ini biasa bekerja sebagail pengendali (controler).
b. Secara semi otomatis

Alat 1ini hanya mencatat perubahan-—-perubahan yang
terjadi bila ada penyimpangan variabel yang dikontrol.
Ferubahan—perubahan vyang terjadi diatasi secara manual
untuk mengembalikan variabel tersebut pada kondisi vyang
ditetapkan. Instrumen ini biasanva bekerja sebagai
pencatat (recorder) atau indikator.

Untuk menentukan instrumentasi vang diperlukan
dalam suatu peralatan perlu ditinjau kondisi input dan
kondisi output serta kondisi operasi  yang menjadi
pensyaratan. PFemilihan serta pemakaian instrumentasi

harus menguntungkan baik ditinjau dari se0Q1 proses

maupun segi ekonomis. Kriteria tersebut meliputi
1. "'musdah dalam pengoperasian

2. mudah dalam perawatan dan perbaikan

3. harga relatif murah dengan kualitas yang memadai
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5.2. Keselamatan Kerja

Keselamatan kerja harus mendapat perhatian khusus
dalam merencanakan sebuah pabrik. Jaminan keamanan
terhadap berbagai kemungkinan bahaya akan menjamin
produktifitas kerija vyang bailk, karena karyawan dapat
bekerja dengan tenang dan penuh kosentrasi pada
pekerijaannya.

Beberapa bahaya yang mungkin terjadi dalam pabrik
oksigen antara lain bahaya kebakaran, peledakan, bahaya
kesehatan, dan bahaya mekanis. Dari segi perencanaan,
usaha—usaha vang dapat dilakukan untuk mencegah atau
memperkecil bahaya yvang tersebut di atas adalah sebagai
berikut :

1. Pada daerah proses yvang rawan/berbahava dipasang
papan peringatan yang mudah terlihat oleh karvawan
2. Mencegah adanya kebocoran—kebocoran gas, bailk pada
peralatan maupun pada perpipasan dengan memskal

Jaket vang memadai.

3. Permukaan yang panas diberikan isoclasi secukupnya,

begitu Juga pada bahagian mesin  vang bergerak

diberikan kerangha penutup vang sesuai




Instrumerntasi yang digunakan pada diagram alir
I (f1ow sheet) perencanaan pabrik oksigen ini menggunkan
simbol huruf seperti yang ditunjukkan pada 5.1.
Tabel 5.1. Simbol Huruf Instrumentasi
No | Huruf | Houf pertama Huruf ke dua | Huruf ke tiga
1 E Controller Controller
2 F Flow
3 I Indikator
4 L Level
b P Pressure
& R Recorder
7 i Temperatur
instrumentasi yvang dipasang pada peralatan proses
dapat dilihat pada tabel 5.2.
Tabel 5.2. Instrumentasi Pada Peralatan
No | nama Alat fKode Instrumen
1| Air Filter &e=117 | o (B
2 Kompresor stage 1 K =211 Fi; 11
3 Intercooler B —1Z)1 LS
4 | Kompresor stage 11 K- 212 PRIz Tl
5 | Cooler e TIC
& | Kompresor stage 111 K= 1S Py T1
7 | Molecular sieve M~ 21k TI
8 | Heat exchanosr E =213 FIC, TIC
? | Refrigerator E — 214 TIC
10 | Rectifier R="211 FI1C, LIC, TIC
11 | Condensor Eo= 210 FIC
12 | Stripper ST-— 211 LICy PIC; TIC
13 | Reboiler E =216 TIC
14 | Seperator a= 217 LIC
15 | Tangki penyimpan N, §—-311 FR, LI, PIC, TI
16 | Tanaki penyimpan O 8 - 312 FR, LI, PIC, TI
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4. Bistem pemadam kebakaran harus disesuaikan dengan
sirkulasi arus proses,., sehingga apabila terjadi

kebakaran api akan mudah dilokalisasi dengan cepat

n
T

Jaringan listrik pada daerah proses diberikan
isolasi khusus yang tahan panas.

6. Pada peralatan  vyang tinggil diberikan penangkal
petir

7. Jaringan perpipaan di atas tanah dipasang paling
rendah pada ketinggian ¥ meter, sedangkan pipa
pipa yang terletak padda tanah diatur sedemikian
rupa sehingga tidak mengalami lalu lalang pekerjia.

8. FPada daerah proses yvang rawan atau memakai babhan-—
bahan vanag berbahaya ( beracun ) saperti
i laboratorium, diharuskan setiap orang
ménggunakan masker pelindung terhadap kemungkinan
keracunan atau bahava.

9. Dipasang alarm, guna bila terjadi bahaya dapat
segera diketahul serta adanya tempat berkumpul
para karyawan

10. Diberi petunjuk arah angin agar bila terjadi
kebocoran kaeyawan akan segera dapat menyingkir

ketempat yvanag lebih aman.

Meskipun dari segi perencanaan kemungkinan terjadi
bahaya diusahakan sekecil mungkin, namun faktor manusia
dan kesadaran para karyawan sangat berperan dalam

keselamatan kerja. Oleh karena itu perlu disiapkan
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proaram latihan untuk menghadapi keadaan bahaya. Dengan
adanya lotihan secara periodik, tentunya kesadaran

karyawan akan dapaat selalu ditingkatkan.




BAB VI

UTILITAS
Utilitas merupakan sarana penuniang untuk
berlangunanya kegiatan suatu  pabrik, bagian ini

merupakan kebutuhan vyan cukup penting dari pabrik

tersebut untuk kelancaran produksinya.
&.1. Kebutuhan Refrigerant

Dalam hal ini refrierant dibutuhakan untuk
mendinginkan udara dari =-23° C menjadi —-168,30° C pada
refrigerator A dan pada refrigerator B mendinginkan
udara dari -23° C menjadi -154,25° C. Udara yang keluar
dari refrigerator A dimasukkan ke dalam rectifiar
sedangkan udara vyang keluar dair refrigerator B
digunakan sebagail media pendingin pada condensor. Untuk
kebutuhan tersebut digunskan senyawa nitroen sebanyak
68718,98 kg/jam. Agar berlangsung sirkulasi  refrierant
ini maka di sini diperlukan dua buah LMompresor, alat
penukar DEanas . dan sebuah turbo—expander VAo
spesifikasinya dapat dilihat pada Bab IV, sedangkan
perhitungannya tercantum pada lampiran Ferhitungan

Utilitas.
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6.2. Kebutuhan Air

Kebutuhan air pada pabrik ini vyaitu untuk
digunakan sebagai media pendingin pada intercooler,
cooler sebanyak 3.240.112,07 kg/jam, untuk sanitasi
sebanyak 7200 kg/hari, dan untuk air hidrant sebanyak
10.000@ kg/hari. Air ini diperoleh dengan memompa air
dari sungai juga diperoleh dengan menggunakan jasa FPAM
sebagai air sanitasi sebanyak 195.569.73794 m=/hari.
Untuk menjaga agar tidak terjadi kemacetan dalam hal
persediaan air mak disediakan dua buah bak penampung
untuk kapasitas satu minggu pemakaian dengan ukuran
14 » 12 9,10 m. di samping itu juga disediakan dua buah
bak penampung air pendingin yang berukuran
14 % 14 %x 9,72 m, ini dimaksudkan agar air vyan keluar
dari intercooler dan cooler dapat disirkulasi kembali,
sehingga akan menghemat dalam penggunaan air. Bak
penampung ini direncanakan dapat menampung air untuk

1@ jam operasi.

6.3. Kebutuhan Listrik

Tenaga listrik dibutuhkan untuk menggerakkan
motor turbin, pompa, kompresor, dan untuk penerangan.
Kebutuhan listrik keseluruhan adalah 70.00@ hP. Untuk
memenuhi kebutuhan listrik tersebut yaitu diperoleh dari

jasa PLN dan utunk memenuhi kebutuhan pada saat-saat
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tertentu maka disediakan dua buah diesel cadangan dengan

daya generator 35.000 nhP.




BAB WEL
LOKAST DAN TATA LETAK PABRIK

7.1. lokasi Pabrik

FPabrik oksigen ini direncanakan di Ujung FPandang
(Daerah Daya, Kawasan Industri). Disini diharapkan
segala masalah peraturan perintah daerah dapat diatasi,
karena daerah tersebut merupakan Daerah Zone Industri
untuk Kawésan Indonesia Timur (KIT). pemilihan lokasi
pabrik didaerah tersebut didasarkan juga pada beberapa

pertimbangan lain yaitu :

1. Pemasaran

Hasil produksi diharapkan dapat oipasarkan i
dalam negeri yaitu untuk berbagai kebutuhan, maks dalas
hal pemasaran produk diutamakan untuk memenubi kebutuhan

di Kawasan Indonesia Timur khususnya dan Indonesia

umumnNya . Ditinjau dari perkembangan 1indusiri vang
samakin meningkat seperti terlihat di kawasan indonesia
Timur vyaitu dengan adanya beberapa pabrik raksasa vaig
akan direncanakan di UWiung Fandano akan didirikan
pengelasan kapal, bidang kedokteran, bidanao laboratorium
dan juga banyak industri-industiri kecil lainnya, hel

ini akan memunckinkan pemasaran oksigen untuk berbagai

pabrik tersebut lebih luas.
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2. Sarana Utilitas

Karena kebutuhan &ir dari pabrik ocksigen tidak
terlalu besar, maka untuk memenuhi kebutuhan tersebut
dapat digunakan air dari FAM yang ada di Ujung Fandana
dan air sungai Tallo. Unftuk kebutuwhan listrik dapat
digunakan listrik dari FLN Cabang Ujiumg Fandang. dan
juga disediakan dua unit pembangkit listrik untuk

kebutuhan mendesak.

3. Tenaga Kerja

Untuk Ekebutunan tenaga kerja di  Wung Fandang
sepaerti sast ini tidsk mengalami kesulitan dan Juaga
tenaga yang dibutubhkan tidak terlalu banvak . sedangkan

untuk kebutuhan tenaga ahli dapat diserap dari berbagay

perguruan tinggi yang ada di Indonesia.

4. Transportasi

Sarana transportasi baik transportasi laut maupun
trransportazi darat pada lokasi pabrik yang direncanalkan
sanat strategis, karena daerah tersbut dekat pelabuhan,
di Uiung Pandang sedanghkan transportasi daralt Jjuga

dinilail sangat memadai.
7.2. Tata Letak Fabrik

Tata letak nabrik adalah pengaturan atau
peEnYUsUnan peraiatan  prozes dan fasilitas pabrik

lainnva, sshinaga dapat berfungsi efekltitd dan aman.
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Dalam Ferencanaan tata letak pabrik, tujuan yan hendak
dicapai adalah
1. Memberi gairah kerja yvang lebih tinggi
2. Memberi efesiensi yang lebih tinggi
2. Memberi jaminan keselamatan kerja yang lebih
baik
4. Memudahkan perbaikan serta pemeliharaan

5. Menekan biaya produksi serendah mungkin

Untuk mencapai hal-hal tersebut diatas. maka

banyak faktor yang perlu diperhatikan antara lain :

1. Feletakan peralatan proses yang berada diluar gedung
diatur sedimikian rupa sehingga memudahkan
pengawasan oleh operator dan pihak yang bersangkutan

di lapangan.

2. Fasilitas untuk karyawan seperti WC, kantin dan
mushalla diusahakan letaknya yvana sesuail
sshingga tidak mengganggu terhadap jalannya proses.

. Tersedia areal untuk kemungkinan perluasan pabrik

pada masa yang akan datang.

Berdasarkan dari berbagai pertimbangan di atas,
maka tata letak pabrik serta penyusunan alat-alat proses

dapat diperlihatkan seperti pada ambar 7.1 dan 7.2.




BAB VIIXI
ORGANISAST PERUSAHAAN

Untuk kelancaran dari perusahaan serta memudahkan
pengawasan, maka perlu diperhatikan beberapa  faktor
penting yaitu bentuk perusahasn, struktur organisasi

perusahaan. Jadwal kerja dari karyawan, dan Jjumlah

karyawan serta sistem peEnggajian.
8.1. Bentuk Ferusahaan

Bentuk badan hukum perusahaan yang dipilih untuk
pembuatan oksigen cair yang direncanakan adalah bentuk
badan usaha "Ferseroan Terbatas (FPT)" yaitu bentuk badan
usaha persekutuan yang mempunyal modal usaha dari
beberapa orang, .di mana setiap sekutu  twroet ambil
bahagian sebanyak satu lebih pemegan saham. Femilihan
bentuk badan usaha tersebut didasarkan kepada beberapa
pertimbangan antara lain @

1. Sumber modal mudah dipeeroleh. karena terdiri dari

beberapa pemengang saham {(pemilik saham)

Fa

. Femilik saham adalah pemilik perusahaan

A
=

Femilik saham dan pelaksana perusahaan terpisah  satu
dengan yang lainnya, di mana pelaksana perusahaan
adalah pemimpin perusahaan

4. Pelaksana (pimpinan) perusahaan dipilih oleh pemilik

saham
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he?avaan perusahan terpisah dari kekayaan pribadi
pemilik saham

bewenang dan tanggung Jawab pemilik saham terbatas
karena segala kegiatan perusahaan dipegang oleh
pimpinan perusahaan

Kelang=ungan perusahaan lebih terjamin

8.2. Struktur Organisasi Perusahaan

Menurut pola hubungan kerja, bentuk oragnisasi

perusahzaan  vang sesual untuk pabrik okeigen cair  yang

direncanakan adalah bentuk arganisas:i yang berbentuk

garis, di mana struktur organisasinva adalah sepert:

pada gambar 8.




- s e e e em ks s st s e e e

Dewan Direksi

______ — Sekretaris

Kabag. Teknik
dan Produksi

Kabag. Fersonalia
dan Administrasi

|

Kasi. Operasi

Kasi. Personalia
dan Humas

Kasi. Perawatan

Kasi. Administrasi

Mdan Laboratorium

Kasi. Penelitian
dan Fengembangan

Kasi. Fire dan

LS Security

“1Safety

Struktinr Organisasi Pabrik Oksigen Cair Dari

Udars
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8.%. Jadwal Kerja dan Pembagian Golongan Kerja

Fabrik beroperasi selama 330 hari per tahun dan
bekerjia kontinyu selama 24 jam setiap hari. Sisa waktu
setiap tahunnya digunakan untuk "shut down" dan
perbaikan peralatan pabrik. Menurut wak tu kerja,
karyawan dibagi atas dua golongan yaitu karyawan non
shif dan karyawan shif.

Jadwal kerja masing—-masing karyawan adalah sebagal
berikut =

a. Karyawan Non Shift

Hari Jam kerja Istirahat
Senin — hamis w7.0ue - 14,00 12.08 - 13.00
Jumat @7 .86 - 17.00 1i7.00 - 14.8@
Sabtu 37.00 - 12.28 -

i e it Tt |

e
Lt fe R et L 0 £ S

b. Karyvawan Shift
Jadwal kersa dari karvawan shitt pada FPabrik Oksigen
Cair di mana dalam satu hari (24 jam) terdiri dari 3
shift yaitus:
ghift I : jam @8.00 - 14.00

Shift II : jam 16.80 - 24.00

Shift I1I: jam 24.20 - 08.00
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Untuk memenuhi kebutubhan pabrik, karyawan shift

terdiri darai 4 regu (kelompok). di mana 3 kelompok

bekerja dan 1 keiocmpok istirahat. Jadwal keria
masing-masing kelompok shift adalah seperti pada
tabel 9.1

Tabel 8.1. Jadwal Kerija Karyawan Yang Dikenakan Shift

| MariRequ (M | s s |rlk]aolsimls]|sirlk|lals
1 clclejrlslisiminlnleic]ir]|r]s

11 plerlaslslmimlelelelelrlsis|m
XX 5 = M ™ & :L - - = 8 221 i M L
v g Rl ol ol Flelstsisnintetale

-

Keterangan :

P = pagi

8 = siang
M = malam
L = libur

8.4. Jumlah Karyawan dan Sistem FPenggajian

Ferencanaan Jjumlah karyvawan serta gaji untuk

karyawan ditabelkan seperti tabel 9.2 berikut :
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Tabel. 2.2. Jumlah Karyawan dan Gaji

Jabatan Jumlah! Gol Gagi/bulan Total
{orang) Rp Fp

Manager 1 I 2 S8 0 2. 500 .80

sskretaris manager 1 II 7EQ DD 7A@

Eepala Eahagian A II 1.250.000 Z.750.000

Kepala Ssksi a8 111 250 . 000 7 .00, 000

Sekretaris 3 v 40 . D 1,600,088

Shift Supervisor & Y 70,020 4,200, 0@

Karyawsn Shift 24 Vi SEALORD | 130200 A

Faryawan non Shifte 21 VI 450 . ) w.afm.:.'mj

Fesurmih B VI 175,800 57500

Fepala Security 1 VI 20, 0 25, G

Scurity bw VI T80 1,125,067

Jumlan Ty 45, TM . 080
Keterangan =

Untuk golongan 1., I1, dan 111 herkemampuan sarjana

dan diutamakan yang berpengalaman.

Untuk aqolongan IV (sekretaris) berpendidikan bSarjana

Muda.

Untuk golongan YV dan V1 berpendidikan  Sarjana  HMouds

dan SHMA.

Untuk golongan V11 diutamakan vang berpengalaman

dibidangnva.




BAB IX
ANALITSA EFKONOMI

Untuk mengetahul sebuah proyek (pabrik) vyang
direncanakan menguntungkan atad tidak, maka perlu
dilakukan analisa ekonomi dari pabrik tersebut. Analisa
ekonomli meliputi :

1. Investa~® vyang harus dikeluarkan untuk pendirian
pabrik sampail pabrik dapat diagperasikan
(Caprtal Investment)

2. Anali=a untung ruol (Frofitability Analisis), ik a

pabrik tersebub didirikan
9.1. Capital Investment

Caprtal idinvestment adalah jumlah wang yan haruas
dikeluarkan agar sebuah pabrilb barw dapat terwusud dan
siap untuk beroperasi. Secara garis hbe=sar capital
investment dapat dibai dua vairtu :

1. Fixed Capital Investment (FCI), vaitu jumiah uang
yang harus dikeluarkan untuk pembelian dan pemasangan
seluruh peralatan Rproses seria perlengkapan

peEnunjananya

Working Capital, vyaitu wvang yang harus dikeluarkan

b3
-

setelah pabrik berdiri, wang ini dimaksudkan untuk

pembiayaan pabrik pada awal masa operasi. Fembiayvaan
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ini meliputi biaya start-up, gajii karyawan, serta
kebutuhan lain
Karena keterbatasan data vang dibutuhbkan untuk
membuat analalisa ekonomi secara terinci detall
estimate ), maka dalam pra rancangan ini enalisa ekonomi
dengan  metode "study estimate" (factored estimate).
Study e2stimste adalah metode di mana semua  inventasi
pabrik dihitung cerdasarkan harga peralatan pabrik.
Fernitungannya terdapat pada lampiran D.
Inventasi vyang harus dikeluarkan untuk pabrik
tvksigen cair dengan kapasitas 5 ton / jam adalah sebesar

Rp 107.171.,150.000.
F.2 Analisa Frofitability

Dalam analisa profitability digunakan beberapa
asumsi yaitu =
— Umui- pabrik 1% tahun dengan kapasitas produksi

masing-masing adalah :

tahun pertama = 7%
tahun kedua = 8354
tahun ke F s/d 15 = 100%

- Pajak pendapatan 35 % dari laba kotor

- Discount faktor dianggap 15 % per tahun
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9.2.1 Interest Rate Of Return ( IRR )

Interest rate of return didefinisikan sebagai
beban discount yang mampu ditanggung oleh sebuah
perusahaan sedemikian rupa sehinggah comulative
present value hingga akhir umur perusahaan sama dengan
jumlah investasi yan ditanam

Harga comulative present value pada berbagai
harga discount dapat dilihat pada tabel D (lampiran
D). Pada tabel tersebut terlihat bahwah pada
discount @,202834 perbandingan commulative present
value terhadap investasi adalah 1 ( R = 1 ), berarti

IRR = 20,2834%
9.2.2 Cash Flow

Pembuatan cash flow dimaksudkan untuk mengetahui
sampali berapa lama penghasilan suatu pabrik dapat
menutupi investasi yang ditanam. Cash flow dari pabrik
vang direncanakan dapat dilihat pada tabel 8 dan

perhitungannya terdapat pada lampiran C.

8.2.3 Laju Pengembalian Modal

Laju pengembalian modal adalah perbandinan antarsa
uang vang diperoleh setiap tahun terhadap total
investasi. Dari hasil perhitungan pada lampiran C

didapat laju pengembalian modal ( rate of investment )
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adalah 23,02 % dan waktu pengembalian modal adalah 4

tahun.

9.2.4 Break Even Point ( BEFP )

Break even point merupakan kondisi di mana
pabrik beroperasi pada kapasitas tidak untung dan tidak
rugi atauw disebut dengan titik impas. Dari perhitungan
pada lampiran D dicapat BEP = 39,48 %, atau secara

grafik ditunjukkan pada gambar 9.
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Gambar 9. Break Even Point Pabrik Oksien




BAEB XTI
KESTMPULAN

Froses pembuaatan cksigen cair darl udara pads
umunnya dilakukan pada tekanan tinagi dan temperatur
rendah. DRalam prarencana ini pros=es yang dipilih adalah
Linde Franklcycle, dimana prosezs ini beroperasi pada
tekanan
4 — 15 atm.

Kapasitas produksi dari pabrib vang direncanakan
Aadalah 5 ton per jam oksigen cailr dan mempunyal produl
samping yYaitu nitrogen cailr 13,130 tondoam. Tenaga kerda
yang dibutubhkan berjumlah 84 aorang yang terbagir dalam 2
belompok hkerja yaitu karyawan Shitt dan baryawan bNon -
Shift.

Lokasi pabraik direncanakan di Ujung Fandana yaatu
di daerah Fkawazan Industri Mabaszar ( KIFMA ), karena
dasrah tersebut merupakan daerahn zona industri  sebinaga
lebih memudahkan pemasaran produksi yang dihasilkan.

Dari hasil analicsa ekonomi, ternyata pabrik
teresebut cukup layak untuk diteruskan ke tahap
perencanaan yang 1lebih terrinci. Ferincian hasil
rancangan pendahuluan adalsh s

1. Investasi Rp 12@.5135,958.20@0

2. Pay Dut Time

ww

4 tahun

3. Interest Rate of Return : 20,29 %
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LAMPIRAN A

FERHITUNGAN NERACA MASSA DAN NERACA ENERGI
A.1. PERHITUNGAN NERACA MASSA FADA KOLOM RECTIFIER

Dizini tekanan ditetapkan 12 Atm yaitu didasarkan
pada data vang didapat di FT AGL (data sheet) dimana

tekanan operasinya yang dibolehkan adalah 10 kq/:mz.G

Komposisi produk i Mo @750 { sebagayr komponen

kuncli rangan)

O~ @,18a%4 ( sebagai  bkomponen

kuncl berat)

It

(T @, QA&

Apabila suatu cairan terdira dari beberapa komponen
(Multy Komporngen) dengan mol masing-masing komponern
dinvatakan dengan X1, maka padsa temperstur dew point,
jumlah Traksi mol dalam Tase uap yvandg berkesstimbangan

dengan CALTAN tersesbut 3 1 atau mepcara matematik

Apabhila campuran uap dan cairan tersebut diangaap ideal
maka hubungan komposisi faza uap dengan fasa cailr dapat

dinyatakan :

Fi Sat.Xi

=t




-1}

dimana :
Fi Sat = tekanan uvap Jjenih.tlt).mmHg
Fi = tekanan total mmHg

Menurut pesanan Antoine

ln P1 Sat = & -

it

dimana A, R, C konstanta antcane, tergantung kepada
zat masing-masing

T = Temperatur mutlak (TK)

Tabel Al. Konstanta-konstanta Antoine

Komponen A It c
NZ 14,9542 S8a, 70 - 6,68
A 15,2770 7@, 501 - 4,84
Lz 15,4075 734, 0500 = 6,45

Rardasarkan rumus antoine, maka dengan cobsa-coba didapat
temperatur dew point = 107.52015° K, dimana dapat angka-

angka s=perti tabel AZ.
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Tabel A2. Komposisi Uap dan Relatif Volalitas Dari
Masing—-masing Komponen Pada = 107.52015° K
ri.Sat.X1 F1
Komponen X1 Fi.sat Yi & (O s
PE FO2
N2 B.7940 | 12,027446 @,998445 255586
Ar @, s b .= R Q.76 1,22615
o2 @,874 4,51@72 @a,001273 1, e
Total 1, @200 Q,595559
Perhitungan temperatur umpen masuk (pada beadaan wsp

sehinggsa

Dari

Jjenuh) maka derajad ~volatilitas ( « ) dan temperatur
dew point dapat dihitung dengan cara sama,
didapat T = 112,70@90h dan didapat angka-anqgka seperta
pada tabel A.Z
Tabel AZ. Komposisi dan Relatif Volatilitas
Masing-masing Komponen Pada = 112,7009° kK
FKomponen X1 i P Ya a

m2 b, 58044 | 15,995798 @, 775620 2,487735

Ar 0,.01481 7 « 724077 @,009532 1.,201426

ae @,40475 | 6,479058 @,216847 1,00000

Total @, 995599
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Relatif wvaolatilitas rata—-rata ( & ) dihitung dengan
rumus 3

a i = ( a top ¥ a feed )"“'2
Relatif volatilitas untuk masing—masing komponen
adalah :
a N2 = ( 2,656686 # 2,487735 )'1“"2

= 2,575741

a r = ( 1,22615 x 1,201426 )1/%
= |1,213725
a Oz = J¢ SEEIP K

Jumlah aliran massa pada bagian bawah (bottom) kolom dan
komposisi masing-masing komponen di - hitung dengan
anggapan bahwa Jjumlah mol uap dan cairan tetap

disepanjang kolom (constant molar overflow), sehingga :

B = R x D
Dimana :
B = aliran bawah
D = aliran atas destilat
R = reflux ratio

Untuk menetapkan harga R perlu di hitung harga Rmin.
terlebih dahulu yaitu dengan menggunakan persamaan under

wood.
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ai . XDi
R min = = —_— -1
ai = 9
cdimana ® adalah suatu konstanta yvang dihitug dengan

cara coba-coba sehingga diperoleh persamaan. sebagai

berikut 3

ai W F.1

Ggi — @

umpan masuk berupa uap Jjenuh. maka 1 — g = 1 atau

(%]
I
[

dengan coba-coba di dapat o = 1,37218845
sehingga :
2,515741 » 0,996 1.2173725 » @,.0006 1 x 6,034

Kmin = 4 o -y
2,515741 - 1,37218845 1, ,213723 -~ 1,37218845 1 — 1,37218845

-
-3

= 2,1315846 - 4,59568 10 —~ Q9130172 1872 - 1

= 1,118

Untuk perhitungan ini digunakan R = 1,95 Rmin (tetapan)

sehingga,
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Jumlah massa pada Bottom (dalam mol/mol D)

B = R . D

fi

R 1.677 mol/mol D

dadi F = 1,677 + 1 = 2,677 mol/mol D

Kompnesisi B

Jadi komposisi masing-masing komponen adalah :

2,677 . B,773620 - 1 . 0,99460
XNZ = = 0.,64101
13677
2,677 . B,009532 - 1 . 00,0006
AR = = @2,014836
1,677
L9677 . B216847 -~ 1 . @, 0034
N2 = o = NP X443
1,677
BASIS PERHITLNGAN : S5 Ton/jam — S@P@ kg/jam
Nitrogen

Jntuk mendepatkan oksigen L ton/jam maka basis § ton/jam

Nitrogen dikalikan vektor pengali 2,624985




Berat molekul

Jumlah mol produk =

Bottom produk

Feed

Bila dikonversa

fata—raca

o028 ka/iam

. 2,62695

28,0208 kg mol/kg

=

2,677

Top produk
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= 2,99 . B + 0.00034 . 32 + 0,0006 . 40

13134, 7500

28,0208 kg mol/kg

w  4468,7500

468,7500 ka mol

= 12

468,7000 kg mol/jam

28,0208

54,8437 kg mol

skan dipercieh seperti pada tabel A.4

Tabel A.4 Massa masing-masing Komponen Pada Tiap Aliran

FEED BOTTOM TOF FRODUK
Komp.
kg Mol Kg kg Mol Kg Kg mol Kg
N2 P70, 7722027181 L6211 |JHD 4734 | BAL3 2063 |466,8758 | 15872 , SOND
Ar 11,9165 478,4468| 66,9656 278,46248| 0,2813 11,2500
2 | 172,1091 | 8707,4905|161,3109| 5161,9488| 1.5957| 51,7500
Total | 1254,8477 |36367,5568| 468, 7500 | 13853,8291 | 468, 7500 | 13134, 7500
A.2. PERHITUNGAN NERACA MASSA PADA KOLOM STRIPPER

dari

kolom

Umpan

rektifier dalam keadaan jenih

menara ini adalah hasil pada bagian

point) komposisi produk yang diinginkan adalah :

0, = ©,99500
No = 0,00400
A, = ©0,00100

{ pada

bawah

buble




Kondisi operasinya 8 atm
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Dengan mengaunakan persamaan Antoine dengan cara coba-
coba maka didapat buble point = 116,07690°% vaitu
apabila jumlah fraksi uap dari masing—masing
komponen = 1, maka trial sudah dinyatakan benar, angka-
angkanya didapat seperti tabel 4-5 di bawah ini :
Tabel A.5. Komposisi Relatif WVolatilitas Dari Masing—
masing Komponen Pada Temperatur = 116,07690°%K
Komponen i Fi Yi ol
N2 @, 240 18,97854 0. 7487 - Z2,58091
Ar a,8n100 9.44131 &, 811840 1,18693
o2 0.99508 7.,95442 @,989331 1, Danae
Total 1, B2 1, 00000 i
b - .
Dengan cars yang sama di dapat dow peiny pada umpan
adaiah : 105,80224°9 yang angka-angka seperti tabs=l A.b

dibawah inl.
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Tabel A.6. Komposisi dan Relatif Volatilitas Dari Masing—

masing Komponen Pada Temperatur 105,00224° K

Komponen X1 Fi Yi ot
N2 A,64101 18,36144 @,830223 2,76576
Ar ., 01486 4,64318 0,088625 1,23740
0z B,34413 3,74632 @,161152 1,00000
Total 1,00000 q.20000 i
=3
Relatif volatilaitas untuk masing—-masing komponen

a N2 = ( 2,38591 x 2,76576 1-/2
= 2,56882
a Ar = ( 1,18692 x 1,23948 )1/2
= 1,21288
a 02 = (%1t
= W
Umpan masuk cairan jenuh = 1 - g = 1 dengan menggunakan

persamaan underwood yaitu dengan coba-coba di dapat :

a = 1,057198

Jumlah wap minimum yang dibangkitkan pada reboiler

adalah :
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Vmin a 1 xBhi
B min = =
(& a i o- e
Q.04 . 2,56882 2,081 . 1,21288 @,995
B omin = + +
2,06882 - 1,57198 1.212688 - 1,57198 1 = 1,971%9

1,733

Pada stripper ini digunakan

v/B

v

=

468, 7500

4468,7500

Komposisi wap keluar dipuncak menara

F st = BEis
Y =
¥
BB, 4734 -~  156,2500.¢,004
YN2 = =
12,5000
LH,9656 ~ 156,2500.0,001
YAr = - =

312,5000

I

2
2B
B + V
B + 2B
3B

156,2500 kg.mol x 32
500@ kg/jam
4468,7500 - 156,2500

312,5 kg mol

2,95951

0,82179
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161,3109 - 194,250
Yoz =

I

a.81878

Jacda laiyw  alir massa pada tiap-tiap streem menara

stripper adalah seperti pada tabel A.7

Tabel A.7. Massa Masing-masing Komponen Pada Stream Di
Menara Stripper
FEED ] BT TORM TP PRODUK
kKomp. ;
Ko Mol ko kg Mol kg Kg mol Ka
N2 D A7E | B4A1E,D256T299,.8449 1 BEYS, 7132 0,6258 17 4 Sa
Ar- b FE5E L78,6280| 66,8093 272,3720] 00,1563 b, 2500
oz 161 ,3109 | 5161,9488( 5,8478( 187,0016]|155,4687| 4975,0000
Total | 468,7000 |1785%,8291 312,500 B8855,0868|156,2500| 4998,7500
A.3. PERHITUNGAN TEMPERATUR KELUAR EKSPAN VALUE
Temperatur udara pendingin keluar kondensoir
adalah temperatur dow point uwdara pada 4 atm. Dengan
menggunakan rumus antoin, seperti pada perhitungan di
rectifier dan Stripper, maka dengsan coba-coba di  dapat
93,6522°C
Temperatur masuk kondensor di coba—-coba
sedemikian rupé sehingga didapat masing-masing komponen

dalam fasa uap dan cair adalah 1.000
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Jumlah maol masing-masing komponen dalam uvap setiap satu

mol udara (komposisi komponen fase uap) yaitu @

Ay = L/V Ki Ki = Pi/Pt
s o
Vi = Yi = Vi/Veal
( 1 + Al )
L 2 FZi - Vi cale
——— = Xi = (FZi — Vi)Y/L

L% Vi cale

Anggap T = 94,2886°K pada Ft = 4 atm dengan Try

L/v = 2,0

Tabel A.8. Harga Masing—-masing Komponen Dari Trial

Komp. Xi Ki=Pi/Ft FZi Ai=L/VKi| V = _Eii.m
(1+Ai)
N2 4,95796 1,2395 967 1457 1,6134| 370,2501
ar 1,959922] ©,4898 11,9165 4,083 2.3442 |
0oz 1,4-‘?79@J W,.3745 271,8926 §.,324@8 42,7860
y Lo !
T o & il 1260 ,186% 415,153

Check harga :

_ ‘ ' = 2,011




Try L/V =

3,5

Tabel A.9. Harga
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Masing-masing Komponen Dari Trial

FZi
Komp. Xi Ki FZi Al=L/VKi]| V =
(1+Ai)
N2 4 ,95796 1,2395 Q&7 41457 2,8237 0 292 ,9333
Aar 1,95922 @.,4898 1159165 7.1458 1,4629
az 1,49790 @,3745 271,08926 ?,3458 26,2032
Total 1258, 1563 280, 5994
Check harga
L 1250,1563 - 280,5994
Vv 280,5994
= 3,455
Try L/V = 2.4

Tabel A.10.

Harga Masing—masing Komponen Dari Trial

FZi Vi FZi-V1
Komp. ki Ki=Pi/PtiAi= /Wi (Vo ¥Yi Xi=

(1+71) Veal L
N2 1,2395| 967,1457| 11,9363 320,3797| ©,8951 @, 7250
Ar 2.,4898| 11,9165 4,9000 2,0198| 0,0055 2,0112
a2 W, 2745 271,0926| 6,4085| 36,5919 00,0974 @,2658
Total 1250, 1563 367,9914 1,080 1,000




125@,1563 - 367,9914

Check harga L/V =

—
]

367,9914

882,1649 kg/jam

1250,1563 - 367,9914

78

2,397

I
N
b

A.4 PERHITUNGAN NERACA PANAS PADA REKTIFIER

Untuk perhitungan beban panas (panas yang harus

dihilangkan pada kondenzor di dasarkan pada kondisi dari

fluida pendingin dan fluida yang didinginkan, dimana :

temperatur umpan masuk

= 112,7009 pada tekanan 12 Atm

pada kolom Rektifier, temperatur

167,52075 °C

— Untuk Nitrogen (N3)
T = 110% Hf

T = 1159% Hf

= Untuk Oksigen (0;3)
T = 1108°% H

T = 1159% &

- Untuk Argon (Ar)
T = 110°% H

T = 1159% [

1]

85,6 kij/kg

81,8 kj/kg

= 90,8 kj/kg

= 92,6 kj/kg

"

pendingin masuk

(tabel

(tabel

(tabel

(tabel

3-267 perry)

3-267 perry)

3-270 perry)

3-270 perry)

241,66 ki/kg (tabel 3-216 perry)

241,78 kij/kg (tabel 3-216 perry)

Dengan menginterpolasi dari masing-masing harga diatas

didapat untuk :
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- Nitrogen HNg = 83,55 ki/kg
- Oksigen HOp = 81,7 kj/kg
- Argon HAr = 241,72 kj/kg

Hfzxiﬂz.HN2+xiOZ.H02+xiAr.HAr

= (B,.55844) (B3,55) + (0,40475) (91.77) + (0,01481) (241,72)
jadi =

Fu Hfmix = 36231.7085 ka/jam . 86,71 ki/kag

= 3141651,444 ki/jam

Temperatur pendingin masuk = 1@7,52815°K pada kolom

Rectifier

= Untuk Nitrogen (N3)

T = 185% Hf = — 63,8 (tabe! 3-267 perry)
T = 1108° HY = — 51.4 (tabel 3-267 perry)
= Untuk Oksigen (03)
I = 135K H = - 108,48 (tabel 3-270 perry)
T = 129k H = - 99,9 (tabel 3-272 perry)
- Untuk Nrgon (Ar)
1 = 185°k H = 89,55 (tabel 3-216 perry)

T = 110°% N 101,83 (tabel 3-216 perry)

Dengan menginterpolasi dari masing-masing harga diatas

di dapat :
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= Nitrogen nf NO, = - 57,35 ki/kg
— Oksigen hf O = - 184,22 ki/kg
-  Argon hf Ar = 98,846 kiska
E2 hD = xi No. BNo + xi0- + x3 Ar . hAr

= {(@,996) (-57,50) + (0.,8034) (—104,22) + (0,0006) (98.86)

= - 57,62 ki/kg

Jadi :

D hDmix 4998,.752 kg/jam . — 381,62 ki/kg

= - 288028,48 kj/jam
Entalpi pada strem B di menara Rectifier yaitu di hitung
pada boble point dengan coba~coba di dapat
TB = 111,8445°K pada temp. ini entalpi liguid masing-—

masing =

hNo = §is 46,49 ki/kg (tabel 3-267 perry)
Rls = = 94,23 ki/kg (tabel 3I-270 perry)
hAr = 104,15 ki/kg (tabel 3-21&6 perry)

= —44,49 (B413,2663) + 5161.,9488 (—96,28) + 278,624 (1804,15)

= - B858951,167 kag/jam

Beban di kondenzor :
qc = FHf - DhD — BhB
= 3141651,444 - (-2B8028,69) - (—B85B951 ,167)

= 4,288 . 631,301 kj/iam
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Beban panas di kondenzor qc = 4.288.631,301 kj/jam
temperatur ekpansi valve masuk ke kondenzor dan
temperatur uap pada condenzor adalah ti = t2 = 94,2086°k

pada temperatur = 94,2086 dan P = 4 Atm diperoleh :

= Untuk Oksigen (05)

T = 90,18% hf = - 133,4 hg = 78,9 kij/kg

T = 959 hf = 125,4 hg = 82,4 ki/kg
= Untuk Nitrogen (N;)

T = 92°9% hf = - 95,6 hg = 85,0 ki/kg

T = 959% hf = - 85,2 hg = B6.,8 ki/kg
= Untuk Argon (Ar)

T = 90% hf = 78,55 hg = 237,37 ki/kg

T = 959% hf = 84,15 hg = 238,66 ki/kg

Dengan menginterpolasi masing-masing harga diatas di

dapat @
- Nitroaen hf = - 86,84 hg = 86,51 kj/kg
- Oksigen hf i= et 26471 hg = 81,82 kj/kg
- Argon hf = 83,24 hg = 238,466 ki/kg
dimana = hg - ht
untuk : Nitrogen, No = 173,38

Oksigen 0~ = 208,52

Argon Ar = 1058,.4




Jadi

mix = Yi = Nz -1 Yi . 02 ¥

= D, 773620 (173,338) + (0,009332) (155,4) + 0,216847 (208,52)

= 184,80 ki/kag

mix

4,288.631,301

180,80

e

23720,3@5

v
V = 9883.460 kg/iam

Jadi Massa udara total

Mc = L + VvV
= 23720,350 + 9883,460

= 3I3603,765 kg/jam

Ferhitungan Temperatur (Cairan udara

ekspansi valve E

Yi .

Jjenuh)

82

Ar

masuk



Fada proses isentropik ﬁ. H = @
H1 = H2

Hi = V . Hg mix + L . hf mix

dimana :

L -+ v i 3
& 1
_— + 1 = P
v Vv
2.8 + 1 = 1/V
1

v =
3,4

]
=
-
~
s
o~
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pada temperatur 74,2086°K yang keluar dari ekspansi

valve diperoleh :

Hg mix = @,77362 (86,51) + 0,216847 (B1,62) + 0,00/532 (258,46)

= 86,9432

hf mix = @,77362 (-85,84) + @,216847
= - 93,8642

Maka =

Hi = 0,274 (86,943:2) + 4,786 |

= - 40,7068 %j/kg

r_1.,':'l‘ ‘-?- ) + K‘-.'.r’#‘c?t\:;‘z {F—i‘:,z&)

- 93,8642 )
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Dengan interpolasi data tabel 3 -~ 211 perry dipercleh

temperatur cairan udara jenuh T = 118,75

A.S5 PERHITUNGAN NERACA PANAS PADA KOLOM STRIFPPER

Rumus yang digunakan untuk perhitungan panas pada kolom

stripper adalah :

Fye Hf + OR = D hD + B hB

Maka :

R = HHDY + B hR = F Xf

dimana 3

GR = adalah beban panas dari reboiler

F xf pada stripper adalah entalpi bottom dari rektifier
yaitu 1 - B3B7792,63F5 ki/jiam hB dianggap sama dengan
entalpi 0O, murni pada 8 atm 116,@769°K yaitu =

-88,19 ki/kg ( tabel 3 — 278 perry ) sehingga :

BhE = 4998,75288 . — 88,19

= ~ 44@BB43.,7779 ki/jam
Dengan menggunakan persamaan antoine di dapat
temperatur pada puncak stripper (udara jenuh)

T = 101,3043°K.

101,3043°K di dapat H = 90,92 kj/kg

-
b1
Q.
i1
e
I

®)
o 7
o
]

8855,0848 . 20,92

]

805104,49 kj/jam
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Jjadi =

it

(8] SR5104,49 + ( -4408423,9779) — (—-830779,633)

13728492,261 ki/jam

A. & PERHITUNGAN JUMLAH UDARA PEMANAS DI REBOILER

Temperatur masuk di Reboiler 42°C (3139K) dan

ditetapkan temperatur keluar —6@7C (213°K).
cp udara =‘I' (0,948 + 2,138 187471 - 3,104.10°8 T12) dt

g b
2,135 1079 3,104 1075
=0,98 + —— Tamn - — (4 Tan® - T1 T2)
2 3

IS + 213

"
Il
N
o
A

Tam

@,974 ki/ska®E

Il

GR 1572492,261
MR = — =
Cp . QT 8,974 (313-213)

16144 ,6844 kg/jam
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A.7. PERHITUNGAN JUMLAH UDARA YANG MASUK KE MOLEKULER

SIEVE

Udara yamg masuk ke molekuler sieve adalah udara
vang telah dihasilkan dari debu. Disini dimaksudkan
untuk penyerapan gas CO, dan uap air (H;0) yang
dikandung dalam udara, sehingga gas keluar dari
molekuler sieve ini sudah bersih dari CO, dan Hy0.
Jumlah udara vang keluar molekuler sieve adalah Jjumlah
udara vyang digunakan untuk pendinginan pada kondenzor
dimenara rektifier dan jumlah yang digunakan untuk
proses (umpan pada menara rektifier).

Jumlah udara pada umpan rektifier = 3J4&3467,5588
Jumlah udara pendingin pada kondenzor = 33603,7650
Jadi jumlah udara kering vyang keluar molekuler sieve

adaleh =

-

Mm = + NMcURERNE
= J6I67,5588 + 336@3,765 + 16144 ,6844

= B86116,0082 kg/jam

dari Humidity chart ( Fig 20-11 perry) di dapat

Y = B,0182 kg air/Kag udara kering

jadi jumlah air yang masuk kedalam kompressor stage 1
Mair = Mm x Y

86116,0082 x @,0182

1567 ,2113 ka/jam
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untuk mengetahui jumlah CO, yang terdapat dalam udara
proses maka periu diketahui komposisi udara yaitu

seperti tertulis pada tabel A. 11.

Tabel A.11. Komposisi Udara Kering

NO . KOMPONEN o/o0 mol
e No 78,057
2. Ar 0,934
3. 0o 20,974
4. Co, 2,835

Sumber shieve 1984

CO» yang terdapat dalam udara dapat dihitung

|
MO, = 29— — . 361160052 - B6116,0032 . 44/28,95
D, FFPb5

45,8898 kg/iam

M total

M mSg + My, CORIC RIS

ii

BL114,0082 + 45,8098 + 1547 ,3113

i

87729 ,1293% kg/iam

Jumlah udara masuk ke refigrator B :

M condenzor

M rb

]

]

IZ6BI,765 Kg/jam
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Jumlah udara masuk ke refrigrator A :

MrAa = F rektifier

36367 ,5588 kg/jam

Udara masuk refrigrator A pada temperatur 25@%K dan
keluar menjadi uap jenuh pada temperatur 112, 7009°K

Beban panas Refrigrator :

250

arfa = MrA Jf cp.dt # Hf

112,7009

cp = 4[' ®,948 + 2,135 1% 1T - 3,104 1078 12 4t
112.7609

» 250
2,135 10 C—
=0,948 + — Tam - 3,104 1072 (4 (Tam)* - TiT2)
2

112, 7009

250 + 112,70@@%9

T am = = 181,35
2
2,135 1074 3,104 1079 -
= 0,948 + —— (181,35) . —— (4(181,35)° ~ (250) (112,7007)
2 3

@,766
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250

Qrf A

36367,5588 0,966 AT + 86,71

112,7089

L}

36367,5188 (0,966 (250-112,700%9) + B6,71

36367,5588 (132,67 + B6,71)

7976894,191 Kg/Jiam

udara masuk refrigrator B pada temperatur 250°K dan

keluar menjadi udara cair pada temperatur 118,75°K

Beban panas refrigrator dua

250
GrfB = MrB cp dt + Hi
118,75
250
=  33603,765 cp dt + 40,7068
118,75
250
cp = 0,948 + 2,135 107% + - 3,104 1078 12 4t
118,75
250
2,135 1074 - 3,104 108 .
= 0,948 + ——_ — Tam (4 (Tam)< - T1T2 )

118,75




258 + 118,75

[0

(4(184,375)< — (250)(118,75)

ini digunakan
kondenzor dan

HE masuk ke

Tam = = 184,375
2
2,135 107% - 3,104 1078
= @.748 + (184 ,375)
2 3
= 0,760
28
r @
GrfR = 33603 .765 0,960 dt + 40,7048
118,75
= 33603,765 (0,960 (250-118,75) + 40,70@68)
= 86019746,.131 Ki/jam
A.8. PERHITUNGAN TEMPERATUR PADA EXCHANGER (HE)
Sebagai media pendingin pada HE
udara pendingin vang keluar dari
ditetapkan temperatur keluar dari

refrigrator A dan B.

Temperatur pencampur

T2 = 94,2086°%

M uap = A3605,765

Ti = 40°C > 3139

M HE = FR + MC

M HE = 36367,5588 + 33603,765

69971 ,3238
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M HE Cp udara AT = Muap Cp uap aQr

67971, 3238 . B,970 (TIE-28P) = 33603,765 . B,964 (T — 94,2068 )

Y

L9971 .32238 8,975 (313.250)
T = —== + 94,2068
I3603,765 V,9564

r = 226,899

Beban panas pada exchanger (HE)

e |

e
N
8]
S

6791 ,3238 . B,2786 (313 - 250)

4297988,564 kj/jam

A.9. PERHITUNGAN TEMPERATUR KELUAR DARI KOMPRESOR MASUK

KE INTER COOLER

Jika digunakan 1 stage maka rp = P2/P1 = 15/1

= 15 dari gambar B - 9, R lapina, untuk rp = 15 di dapat

B - 9 temperatur udara keluar 12 = 1200°F atau 648°C

jika digunakan 2 stage dimana rp (15)1/2 = x,87
di dapat T2 = 450°F (232,22°C) jika digunakan 3 stage
dimana rp = (15)1/3 = 2,476 atau diperoleh T2 = 300°F
atau 148°C.

Dari ketiga alternatif diatas maka dipilih 3

stage agar temperatur keluar dapat mencapai 200°F
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14890 ) sehingga depat dingin kembali menjadi 4@°C

dengan menagunaskan air sebagal media pendingin.

A.10. PERHITUNGAN MASING-MASING TEMFERATUR KELUAR DARI

STAGE
Stage I
TL = 38°C J——> 303°%, PL = 1 atm
rp = 2,476
cp = 28,4 j/gr mol®K
i 3 2B.4
k = 2 = W1,414
cp - 8,314 28.4 - 8,314

Dari tabel S-1, R Lapina, untuk 0 = 75296,3904 m~/jam di

dapat molekul polytropic eficiensy v p = 87 %

n k 1.414
—_— =% - fAp = B,78 = 2.66
n - 1 k- 1 1,414 — 1
D=4,
P2 n 1/2,6

425,41%K (152,41°C)

i

S
_f‘l
N
.S
~J
o
i

Stage II

Udara vyang keluar dari stage 1 didinginkan sampai
temperatur 40 “C, dan merupakan udara masuk (inlet) pada

stage Z, sehingga temperatur keluar stage 2 :




3

T1 = 40 °c = 313 %

F1

2,476 atm (diasumsi tidak ada kehilangan tekanan)
P2 = 4,881 atm
Analog dengan stage 1 maka diperoleh untuk sage 2

T2 = 439,45 9K (166,45 °C)

Stage III

~

Udara vyang keluar dari stage 2 di dinginkan sampail
temperatur 40°C dan merupakan udara masuk (incet) pada

stage 3 sehingga keluar stage 3

P1

Il

6,081 atm

P2 = 15 atm

T1 40°c > 3139

Analog dengan stage 1 maka diperoleh temperatur untuk

stage 3
T2 = 439,45°K (166,45°C)
FPerhitungan Jjumlah air di drain (terkondenzat) keluar

dari stage 1.
Untuk menghituna Jumlah air vyang ada dalam udara

diperlukan data kelembaban yaitu :

Ta = 3@°C
Tw = 279
RH = 82 %
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Dari humidity chart fig 20 - 11 perry di dapat

<
n

@.0182 kg air/kg uk

]

PT 1 atm = 14,7 psia

Basis 1 kg udara kering

2,2182
xHZD = = @,8179
1 + B,0182
Fa F HZD
XH20 =  —
FA + FR F udara + PH20
FA = PH20 - HQU « PT

@,8179 . 14,7

@,263 psia

setelah komponen dari pendingin maka

[ HpO

0,263 . 2,466

i

h,648 psia

Tekanan parsial uap < tekapnan uap jenuh (8,648 < 1)
PHQU jenuh = RH 188 %, maka tidak terjadi kondenzat
(tetes ). Perhitungan jumlah air di draim (terkondenzat)

keluar dari stage 2 setelah inter cooter.

P Ho0 x H0 . PT

?,0179 (2,466)2 . 14,7

1,60 psi
Tekanan parsial uap > tekanan uap jenuh (1,62 > 1) FH0

jenuh = RH 10@ %
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Maka:

F H50 jenuh

® Ho0 jenuh
PT
gadl Zufal- av

1

(2,866)2 . 14,7

= 0,0112

Jadi jumlah air yang di draim (terkondenzat) tiap

1 kg . udara kering.

F = 11,8182 X Hp0 jenuh = 0,0112
> —_—

¥ H,0 = 0,0179 6 = 1,0112
Ho0 H

F = G + H

Neracsa H?U

F u HEU = H <+ 6% xHED Jjenuh
1,184 . 0,181 = H + 1,0112 . @,811i2

H = ( 1,0182 . 0,0179 ) - ( 1,0112 . 0,0112 )

[

@,0069 kg H,0/kg udara kering

@,0069 ka Ho0/kg u.k . 86161,8180 kg u. kering

= §594,5458 Kg Ho0 terkondenzat
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Maka air yang keluar Cocler A ( E - 211 ) vyang

terkondenzat dan masuk ke stage 3

n

1567,3113 - 5945458

Ho0 975,765 Kg Ho0

FPerhitungan Jumlah air di drain (terkondenzat) keluar

dari stage 2 setelah Cooler A

PHza = X Hzﬂ . FT

@,0179 . 15 . 14,7

3,950 psi

Y

tekanan parsial uap > tekanan uap jenuh ( 3,95 > 1 )

PH,0 jenuh = RH 182 %

Maka:

F HQU jenuh

% H-0 jenuh B =

a,8049%5

it

Jadi Jjumlah air yang di drain (terkondenzat) tiap 1 kg

udara kering




97

G = 1,8112 ®H,0 jenuh = @,08045
% H-0 jenuh = B,6112 I = 1,004%5
H = Hu0
Neraca H,0
G & xH20 = H + I xHL0 jenuh
1,8112 ., B,8112 = H + 1,06045 . 0,0045
HQD = 1,0112 . @0.,0112 - 1,@0245 . 0,0045

= B,8068 . Kg HZU / Ka. udara kerinog

HoO0 = @,0068 x B84141,8180

585,9004 <Kg H,0 terkondenzat

Maka air yang keluar dari Cooler B ( E — 212 B ) masuk
ke molekuler sieve

H,0 = 972,7654 - 585,9084

I

386,8650 . kg Ha0
Beban panas pada inter Cooler

M cp &7

2
]

425,41

a = " (cp udara + @,0182 cp air) dt
313
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425,41
cp udara = 0,948 + 2,135 10°% - 3,184 1078 12 gt
313
425,41
2,135 1074 3,104 1078 .
= 0,948 + —_ Tam - —— (4 (ram)= - TIT2 I
2 3

A

31

425 41 + 313

Tam = = 369,205
2
cp udara = 0,983
cp air = 1 kal/Kag®kK = 4,184 kj/kg®K

Q = 87729.1293 (0,983 + D,0182 . 4,184) (425,41 — 313)

= 10446402,64 kji/kg

Kebutuhan air pendingin T = 3@°C

T aut = 38 °¢

10446402, 64

W air

4,184 (38-30)

= 312093,769 Kg/iam

Beban panas pada Cooter A ( E = 2124 )

439,45
o = ™ ( cp udara + 0,0182 cp air ) dt

313



cp udara = 0,984

cp air 4,184
O = 8§7729,1293 ( 8,984 + 0,0182 . 4 4,184 ) (439,45 . 313)

87729,1293 . 134,0558

fl

11760600,00 kj/jam

Kebutuhan air pendingin T in = 30°C, T aut = 38°C

G

W air cooter A =
cp « BT

1176B600

4,184 (3B8-30)

i

381353586 ,3576 ki/iam

Beban panas pada cooter B ( E — 213 B )

439 .45
G =M Cooter A (cp udara + 0,0182 . cp air) dt

313
= g§7134,5834 [(3,984 + 0.8182 . 4,184) (439,45 - 313)]

= 11680897,660 . ki/jam
Kebutuhan air pendingin T in = 300°C, T out = 38°C

e}

W air cooter B =
cp . &T



108

11686897 ,64

=

4,184 (28-30)

= J4BYTS,1vZ9 Kji/iam

> BOSOWA =
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L.AMPIRAN B =
FERHITUNGAN SFESIFIKASI FPERALATAN

B.1. Alat-Alat Proses ;

B.1.1 Perhitungan Spesifikasi Kompressor Sentrifugal

ntuk perhitungan  Jumlah stage yang digunakan
pada kompressor sentrifugal ini maka banyak pertimbangan
veanag harus kita pikirkan seperti hubungan antara
pressure ratio (rp) terhadap temperatur discharge vyang
nantinya akan mempengaruhi terhadap jumlah media
pendinginan pada inter cooler, karena apabila rp besar
akan mengakibatkan temperatur discharge bertambah besar
pula. sehingga akan mempengaruhi juga terhadap kerusakan
dari pada material peralatan. Oleh karema itu menurut
Feters dinvatakan bahwa pressure ratio dan tiap stage

dari kompressor tidak boleh melebihi S.

WEZVR 4
V= SECE TR (Lapina, 1982)
FlL.1008

dimana : W Laju alir massa, kg/jam

temperatur udara masuk kompressor

tekanan udara masuk kompressor, atm

0
l.-‘
i

8314
R = ———— Nm/kg K
EM
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Udara masuk kompressor :

W = 8B7729,129% kg/iam

= 390° C (3039 K)

-
{ e
|

1 atm (101,35 kpa)

-
-
il

E
]

8314/28,96 Nm/kg® K

Dengan mensubsitusikan ke dalam persamaan di atas

didapat :

87729.1293 . 8314 . 3@3

191,55 . 100@ . 28,96

= 75,296 . 3904 m-/jam

Jika digunakan 1 stage maka rp = P2/P1 = 15/1 = 195
dari gambar B-9, R. Lapina, untuk rp = 15 didapat
temperatur udara keluar (T2) = 1200° F atau 648° C jika
digunakan 2 stage di manz rp = 158/2 o 3,873 didapat
T2 = 450° F. Jika digunakan 3 stage di mana rp = (15)%/%

= 2,466 dan diperoleh T2 = 30@° F atau 148° C.

Dari ketiga alternatif di atas maka dipilih 3 stage
agar temperatur udara keluar dapat mencapai 300° F
(148° C) sehingga dapat didiinginkan menjadi 4@° C
dengan menggunakan alr sebagaili media pendingin.

Perhitungan masing—-masing stage.
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Stage 1

TL = 30° C (303° K)

Fl =1 atm

rp = 2,466
cp = 28,4 J/gr mol K
cp
k =
cp - 8,314
28,4

28,4 - 8,314

Dari tabel S-1, R.Lapina, untuk V = 75.296,3904 m>/jam

di dapat nominal polytropic efficiensy (np) = 78 %

n k 1,414
= o Bp = . 8,78
= k - 1 1,414 - 1
= 2,66
n=1/n
P2
s |

I0T (2,466)172,66

425,41°K (152.41° ©)
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Polytropic head Hp

Z - F\ - Tl n n_l
Hp = . . (rp) N -1
ieve . BM n -1
1 . B314 . 383 1/2,66
= . 2,66 . | (2,866) -1

1000 28,96

PE.479 k Nm/kg

W . Hp
BHP =
608 . Tp
B8772%, 1293 093,479
3600 . B,78
= 2920,5814 kw
= 3916,423 Hp
Stage 2

Udara wang keluar dari stage 1|  didinginkan
sampal temperatur 40°C (313°kK), dan merupakan udara

masulk (inlet) pada stage 2, sehingga untuk stage 2

313° K

A 2.466 atm

= 6,081

Ly
)
I
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n—1 172,66
&, 081
T2 = -]‘1 = :‘l:”‘ - —

P, 2. 466

Il

439,459  (166,45°C)
Polytropic head Hp

Z.R.Tl r n—1

1.8314 .+ 313

1w . 28,96 J

96,564 k Nm/kg

W « Hp
B =

260G TR

87729,1293 . 96,544

6y . B /e

= 10868 ,B&EL kw

= 14064 ,422 Hp
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Stage =

Udara vyang keluar dari stage 2 didinginkan

sampai tamperatur 4@° C (312° K), dan merupakan udara

masuk (inlet) pada stage 2, sehingga untuk staage

313° K

=
it
il

T
-
|

= 6,081 atm

P2 = 15 atm

n-1 - 172,66
P2 n 15
To = T, = =313
1 6,681
= 439,45 K (166,45° C)
Polytropic head Hp
Z .R . Ty n a-&
Hp = - - (rp) N -1

1 . BZ14%, 313 N
= . 2766 | (2,466)172:66 _y
1000 . 28,96

e e

L}

96,564 k Nm/kg
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87729,1293 . 96,564

3600 . 0,78

10860 ,866 kw

14564 ,422 Hp
B.1.2. Perhitungan Spesifikasi Penyaringan Udara Air
Filter

Laju &lir massa udara = B7729,129% ka/jam

75296 ,39@4 m-/jam

44312,85 ft=/menit

Kandungan abu (koteran) di dalam udara untuk daerah
industri berkisar 1-2 gr/10200 Fro (2,3-4,6 mg/m3, tabel
20-3@ perry) dan kandungan abu dalam udara maximum 2 |
mg/m3. Berdasarkan tabel 20-32 Perry, maka snesifikasi
untuk penyaring in: dipilih  tipe dHight Efficiency |
FPerticulate Air (HEFA). ukuran 24" x 24", ketebalan

ta 11 1/2" dan kapasitas per urit 1000 2 /menit.

Byl Ferhitungan Spesifikasi Alat Inter Cooler

E-211 yaitu inter cooler (pendingin) udara vang
dari kompressor stage 1 dengan tekanan 2,466 atm. Laju

alir wudara (fluida panas) adalah 87729,1293 kg/iam

(19325,968 l1b/jam) dan laju alir air pendingin

(berdasarkan perhitungan neraca massa dan neraca energi)
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adalah 312095,769 kag/jam (687431,209 1b/jam) dengan
temperatur masuk 152,14°C (306,34°F) dan temperatur
keluar 4@8° C (104° F). Sedanakan temperatur air masuk
dianggap tetap vyaitu 3@°C (846°%F) dan temperatur air
keluar 32°9C (100,49 ) dan beban panas (@ = 10446402,64

ki/jam (9855096,83 Btu/jam).

Ty = 306,34° F

T = 104° F

W = 193235,968 1b/jam
ty = 86° F

e B0 i F

6R7431,209 1b/jam

-
I

Q = 9855@94.8 Btu/iam

Atc

LTt
= 104 — 86 = 18°F

= I04,34 - 100.4 = 205,94°F

Ath — Btc
LMTD =
In Oth/a:c
205,94 - 18
= = 77,11°F
In 205,94/18
Ty=Tp
[ 2 =

to-ty
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206,94 - 1G4

100,4 - 86
= 14,05
tl)-tl
s =
Tty
i168,4 - 86

= = Q.Bbs
306,94 — 86

Dari Fig 8 Kern untuk 1 lewatan dalam shell dan 2

lewatan atau lebih lewatan dalam tube di dapat Taktor

koreksi Ft @,93 dapat digunakan exchanger 1-2 sehingga

Aty , LMTD = 0,93 . 77,11 = 72,729F
Dari tabel 8 kern UD = 2-50
asumsi UD = 2@ Btu/jam ft<9F

luas permukaan perpindaban panas

a

Up . Bt

9855096 ,83

20 . 71572

6870@,54 ft<

Dari tabel 10 kern dengan menggunakan tube 3/4 in 0D 16
BWG di dapat ID = 2,62 in flow area tube a’'t = @,302 in“

luas permukaan per ft panjang a = 80,1963 ft panjang 8 ft
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6870 ,54

0,1963 . 8

]

4375,02

Fada tabel 11-3 (Perry hal 11-14) di dapat Nt = 4448
2 pass 3/4 in 0D 1 trianguler pitch ID shell 72. Koreksi

terhadap A dengan jumlah tube Nt = 4448

4448 . @,1963 . B

i

6985,14 ft
Q

LD 23 e
baru
A . At

985508%94,83

985,14 . 71,72
= 19,67 Btu/jam ft<°OF

Ternyata UD masih berada dalam range 2-5@, maka UD dapat
digunakan untuk perhitungan selanjutnya.
Ferhitungan aliran tube

fluida dingin dalam tube (air)




. >
a't = @,302 in~

Gt =

g ol e

f

o
I

Re,t =

1

Nt . a't

144 . n

4448 . 0,302

144 . 2
4,66 ft<

w

at

678431 ,209

4,66
147517,4% 1b/jam ft2

D . Bt

M

B6 + 100,43
= 93,2° F

-
<

8,78 cp (fig 14 Kern)

a,78 . 2,42 = 1,B876 1b/ft jam

= B,62/12 = 0,8517 ft

2,8517 . 147517,43

1,8876

4040 ,40

111
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4. Foefisien perpindahan panas untuk Al dapat

ditentukan dengan menggunakan Fiag 25 Kern

Gt 147517,43
v = =
[ 3600 . 62,5
= 0,66 ft/s

dari Fig 25 kKern hi = 240 Btu/jam ft< °F
hio = hi . f . ID/OD

240 . 1,0 . 0,67/8,75

198,4 Btu/jam ft2OF

Perhitungan aliran lewatan shell

fluida panas dalam shell (udara)

1. ib.C° . B
as =
144 . Pt
dimanma : ID = 72 in
C' = 1-3/4 = B.,25 in
B% = 63 I
Ft = 1 1in

144 . 1

8,125 ft<
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23782,89 lb/jam ft<

De

Q)
m

K

306.34 + 104
Te = = 205,17°F
2

205,179

pada Tc

@.021 cp Fig 13 Kern

=
I

= 0,021 x 2,42 = @,0588 1lb/jam ft
dari 3/4 in OD 1 in trianguler pitch pada Fig 28 Kern
De = @,73/12 = 00,0608 ft

23782.89 . A.068
Re.,s =

@, 2508

]

28464 ,56

4, Dari Fig 28 Kern JdH = 96

8. Pada Tc

i

205,179
k = 0,0181 Btu/jam e Tabel S Kern

c = 0,252 Btu/lb%F Fig 3 Kern
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k v B pdS
ho = JH . " [ ]
De b
1./3&
2.0181 6,252 .8,08588
= G e —
B.8s608 a,0181

25,46 Btu/jam ft<OF

i

4. Koefisien perpindaban panas keseluruhan pada keadaan
bersih.
hio . ho 198.,4 . 25,46

Ue = =
hio + ho 198.4 + 25,46

= 22,56 Btu/jam ft° OF
7. Dirt faktor (faktor pengotor)

Ue - UD 22,56 - 19,67
Rd = c—u . =
e . UD 22,56 . 19,67

@,8265 jam ft-CF/Rtu
FPressur Draop

1. Untuk aliran tube

Re,t = 4040,4@
f = Q,00035 Fig 26 Kern
]
f .6t . L .n
2Pt =

5,22 . 1012 | p . s ot
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0,00035 . (147517,43)% 8 . 2

5,22 . 101? @,0517 . 1 . 1

= @0.,045 psi
4 . n vz
ap = =
s P BNSI 07
4 . 2 0,662
¥ 2 5 32,2
= 0,054 psi
cPT = 2Pt .+ 2p

= 0,045 + @,054

[}

2,899 psi

2. Untuk aliran sheel

Re,s = 2B464, 56
f = 2,8015 Fig 29 Kern
Ds = 72/12 = & ft
12 e 18 1274 LB
N+ 1 = = = 1,48
B 65
P . Mw
fgas 1545 Ta

36,25 . 144 . 29

1545 (205,17 + 460)

0,147
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Fina @,147 .
s =988 . =2,3 . 103

(o 62,5

: 952 . Ds . (N+1)

5,222 . 10'? . pe . s . 6t

@,0@15 (23782,8?)2 « 6 . 1,48

5,22 . 1012 | @,0608 . 2,36 . 107> . 1

1,00 psi

Dilihat dari pressure drop dan pada heat exhanger (inter
cooler) yang direncanakan sudah memenuhi, dimana pada
shell terjadi penurunan 1,00 psi, sedang yang dibolehkan
untuk gas 2 psi. Penurunan tekanan yang terjadi pada
tube adalah 0,099 psi. Penurunan takanan yang dibolehkan

untuk lequid adalah 1@ psi.
B.1.3. Cooler A (E-212)

E-212 yaitu cooler (pendingin) udara yang keluar
dari kompressor stage 2 dengan tekanan 6,081 atm. Laju
alir wudara (fluida panas) adalah 193235,968 lb/jam dan
laju alir air pendingin (berdasarkan perhitungan neraca
massa dan neraca energil) adalah 351356,3576 kg/jam
(773912,682 1b/jam) dengan temperatur masuk 166,45°C
(331,61°F) dan temperatur keluar 40°C (1@4°F). Sedangkan
temperatur air masuk dianggap tetap vyaitu 38°C (86&°F)
dan temperatur air keluar 38°C (1@0,4°F) dan beban

panas Q0 = 110949@5,466 Btu/jam,



BEc =

&th =

Dt ,LMTD

331,61°F

104°F

193235,968 1b/jam
86°F

100, 4°F

773912,682 1b/jam
110949@5,66 Btu/jam
To-ty

104 - 86 = 18°F

T, - to

331,61 - 100,484 = 231,21°F

2 th - Atc
2th
In
Btc

231,21 - 18

231,21
In
18

83,51°F

T1-T>

to-ty

331,61 - 104

100,4 - 86

117
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iy
|

100,40 - 86

331,61 - 86

= B,86

Dari Fig 18 Kern untuk 1 lewatan dalam shell dan 2 atau
lebih lewatan dalam tube didapat faktor koreksi
Ft = @,85 dapat digunakan exchanger 1 - 2, sehingaa

t,LMTD = 2,85 » 83,51 = 70,98°F.

Dari tabel B Kern UD e 1)

asumsi UD = 2@ Btu/jam ft2 9

Luas permukaan perpindahan panas
a

uD . At

11@0949@5, 66

W . 78,98

S210,34 f+2

Il

Dari tabel 1@ Kern dengan menggunakan tube 1 in 0D

146 BWG didapat ID = 0,87 in flow area tube

a't = 0,594 in< luas permukaan per ft panjiang

]

a @,2618 ft paniang 14 ft

A
Nt =
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5218.34

@,2618 . 14

1421 ,57

Dari tabel 11-3 (Perry 11-15) didapat Nt = 1598 4 pess 1
in 0D 1 1/4 square pitch ID shell &0 in, koreksi

terhadap A dengan Jumlah tube Nt = 1598

Qba ru = Nt o radnats
= 1598 . @,2618 . 14
= 5856,99 ft°
(B
UDparu B N o
11894905, 66

58%56,99 . 70,98
= 26,69 Btufjam f£2 OF
Ternyata UD masih berada dalam range 2 — 50. maka UD
dapat digunakan untuk perhitungan selanjutnys.

Ferhitungan aliran tube

fluida dingin dalam tube (air)
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1. a't

@,5394 in

144 . n

1598 . @,594

144 . 4

1,64 ft2

W
2- Gt

at

773912,682

1,65

469625,682 1b/jam ft2

D . Bt
3. Re,t =

p=0,78 cp Fig 14 kKern

= 0,78 . 2,42 = 1,88786 1b/jam ft

D=0,87/12 = 8,08725 ft

@,A725 . 469625,682

Re.t =
: 11,8876

= 18037 ,62



4. Koefisien per

ditentukan dengan menggunakan Fig

Gt

v

dari Fig 25 Kern hi

hio hi . f .

]

446,146 B

Ferhitungan aliran

_?__

570 . ©,94

121

pindahan panas untuk air dapat

25 Kern dimana 3

469625,02

3600 62,3

-

2,1 ft/det

575 Btus/jam ft< OF
1D/0D

©0,87/1

tu/jam ft< OF

lewat shell

fluida panas dalam shell (udara)
ib . C " . B
1. as = —
144 . Ft
dimana : ID = 60 in
C = Ul R =0 m el 2 5-in
B = 82 in
Pt = 1 1/84 din (1,25 4in)
&0 . @,25 . 52
as =
144 . 1,25
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W
2a Gs =
as
’ 193235,968
4,533
= 44592,92 1b/jam ft=
Ge . De
S Re,s =
1]
31,61 + i@4
Tc = = 217,.81°F
2
pada Te = 217,81°F
it = 0,822 cp Fig 1% Kern

= 8,822 x 2,42 = 0,05324 lb/jam ft

dari 1 in 0D 1 1/4 in sguar pitch pada Fig 28 kKern

De

i}

B.29/12 = A,86825 ft

44592,92 . 0,0825

?2.,05324

= 69108,60

4, Dari Fig 28 kern JH = 160

%. Pada Tc = 217,81°F
k = @,0184 Btu/jam ft2 Tabel S Kern
c = 0,293 Btu/lb°F Fig 3 Kern
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k i M 173
ho = JH . 4 [ ]
De b d
g /3
2,2184 0,253 @,05324 |
= 160 . . J
2,825 @,0184

32,16 Btu/jam ft< OF

it

& qufiaien perpindahan panas keseluruhan pada keadaan

bersih.

hio . ho 446,146 . 32,16

hio + ho 446,186 + 32,16

29,998 Btu/jam ft< OF

it

7. Dirt faktor (faktor pengotor)

e — WD 29,998 — 26,69
Rd S — 2
e . UD 29,9980 26569

]

©.,0041 jam ft< CF/Btu

dimana Rd, min untuk gas—air cooler adalah
2,008 jam ft° OF/Btu

Pressur Drop

1. Untuk aliran tube

Re,t = 1B@37,62

f 2,00021 Fig 26 Kern
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f .6t . L .nN

B8Pt =
s,22 . 10?2 | p . s et
0.00021 . (469625,02)< . 14 . 4
5,22 . 102 | @,@0725 . 1 . 1
= B,69 psi
4 . n vz
4r =
s 2 . gc
8. 4 Dl
1 2, %2,
= 1,08 psi

aFT = AFt + Bp
= 0,69 + 1,08

1.77 psi

2. Untuk aliran sheel

Re.s = 691060,60
T = @,08015 Fig 29 kKern
Des = &B/12 = 49 ft
12 . L 12 . 14
N+1 ey = oo, 25 :»;.:'31
B B2
P . Mw
F gas =
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83,39 . 144 . 29

1545 (217,81 + 4460)

= 0,340
i 0,34
i S ol

s e - Fr 4 i
iaxr h"?’ﬁ

i_ = e 95 - ( N+1 )

5,222 . 189 . pe . s . Ot

@,0015 (44592,92)< . 5 . 3,231

il

8220 A 1D 2 0 pass . NG e T 18 L) 1

il
’—l
0
5

psi

Dilihat dari pressure drop dan pada heat exhanger (inter
cooler) vang direncansakan sudah memenuhi, :dimana pada
shelil terjadil penurunan 1,94 psi, sedang yang dibolehkan
untuk gas 2 psi. Penurunan tekanan yang terjadi pada
tube adalah 1,778 psi. Fenurunan takanan yang dibolehkan

untuk liquid zadalah 10 psi.

B.1.4 Cooler B (E-212)

E=212 yaitu cooler (pendingin) udara yang
keluardari kompressor stage 2 dengan tekanan 13 atm.
Laju alir udara (fluida panas) adalah 191926,4@ 1b/jam

dan laju alir air pendingin (berdasarkan perhitungan
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75,1929 kag/jam (768&64&7,.33% 1b/jam) dengan,’%emperatur
masuk 166,45°C (331,619 ) dan temperatur keluar 40°C
(184°F). Sedangkan temperatur aiﬁ-ﬁasuk dianggap tetap

yaitu 3089 (86°F) dan temperatur air keluar 389C

(100,4°F) dan beban panas O =11819714,77 Btu/jam,

Ty = 331,61

- = o
T = 1049F

=
1

191926,4@ lb/jam

t, = 86°%

t, = 100,4°F

W= 7688467 ,.83 1b/jam

Q@ = 11019714,77 Btu/jam

ﬁtc: = Tz“tl

L

104 — 86 = 18°F

i

= 331,61 - 100,4 = 231,21

Ath - Atc
Bt . LMTD

At
in

QDo

231,21 - 18
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Ty '= T
1
R = &
tz = tl
331,61 ~ 104
= = 15,81
106,4 ~- 86
Tt — &
2 1
s R
Ty — %y

100,40 - 84

331,61 - 86
= 9,06

Dari Fig 18 kern untuk 1 lewatan dalam shell dan 2 atau
lebih lewatan dalam tube didapat faktor koreksi
Ft = 0,85 dapat digunakan exchanger 1 - 2, sehingga

t,LMTD =2,85 x 83,51 = 7@,98°F.

Dari tabel 8 Kern UD = 2 — 50
asumsi UD = 32 Btu/jam fto OF

Luas permukaan perpindahan panas

Q

up . 4t

11019714,77

2 . 70,98

S5175,03 ft<
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Dari tabel 1@ Kern dengan menggunakan tube 1 in oD

16 BWBE didapat ID = 0,87 in flow area tube a‘t

= 8,594 in2 luas permukaan per ft panjang a = 08,2618 ft

panjang 14 ft.

Nt

i

5175,83

a,

14

2618 . 14

11,94

Dari tabel 11-3F (FPerry 11-15) didapat Nt = 1576 & pess

lin an 1 1/4

koreksi terhadap

Abaru

UDbaru

Ternyata UD masih

UDdapat digunakan u

square pitch ID shell &@ in,

() dengan jumlah tube Nt = 1874

= Nt « a» L

1576 . 00,2618 . 14

5776,36 Tt

11@819714,77

5776,36 . 70,98
26,88 Btu/jam ft< OF

berada dalam range 2 - 58, maka

ntuk perhitungan selanjutnya.



Ferhitungan aliran tube
fluida dingin dalam tube (air)

1. a't

0,594 1in

Nt . a't

144 . n

1576 . 0,594

144 . &

= 1,0835 ft°

i

at

768667 ,83

1,083

70943@,39 ib/jam ft<

. Gt

|

T. Re,t
‘_l

n

ke =

93,27 F

=
i

S
~
(83]
3]

ko)

Fig 14 Kern

2,78 . 2,42 = 1,8876 1b/jam Tt

o
n

8,87/12 = 0,8725 ft

129




130

@,0725 . 709430,392
Re,t = = 27248,20
1,8876

4. Koefisien perpindahan panas untuk air dapat d:tentu-—

kan dengan menggunakan Fig 25 Kern dimana g

Gt 709430, 39

r 2608 . 62,5

3,15 ft/det

dari Fig 25 Kern hi = 825 Btu/jam ft- °F

hio = hi . f . ID/0D

825 . @,94 . @,87/1

674,685 Btu/jam ft2 OF

Ferhitungan aliran lewat shell

fluida panas dalam shell (udara)

ID . C°. B

[}

1. as

144 . Pt

dimana : ID &0 1n

C ‘= 1 g - ™= 28™in
B = 50 in y
Pt = 1 1/4 in (1,25 in)
60 . @,25 . 50
as =~

4,167 ft°




2 Gs
3. Re.s
Tc
pada Te
M

191926, 40

4,167

46062,34 lb/jam ft°

331,61 + 104
= = 217 ,81°F
2

= 217,81

= 8,822 cp Fig 15 Kern

0,022 x 2,42 = @,05324 1h/iam ft

dari 1 ip 0OD 1 1/4 in squar pitch pada Fig 28 Kern

De = 0,99/12 = 0,0825 ft

5. Fada

46, 34 . B, BB2S

P, 05324
= 71377 ,59
4. Dari Fig 28 Kern JH = 144
Te = 217,81°F
k = 0,0184 Btu/jam ft< Tabel S Kern
c = @,253 Btu/lb °F Fig 3 Kern

131




. C = M 1./
ho = JH . » [ ]

164 .

B5324

0,0184 [ @.,253 @,
?,0825 0.2184

32,964 Btu/jam ft< OF

L}
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] 1/3

6. Koefisien perpindahan panas keseluruhan padea keadaan

bersih.

hio . ho &74,685 . 32

964

hio + ho 674,685 + 32

= 31,428 Btu/jam ft2 OF

7. Dirt faktor (faktor pengotor)

964

Uc - UD 31,428 - 26,88
Rd S ——— =
UC L] UD 31,428 - 26,88

= 0,0053 jam ft2 9F/Btu

dimansa Rd « min untuk gas—air

@,004 jam ft< 9F/Btu

Pressur Drop

1. Untuk aliran tube

Re,t

27248 ,20

f

]

2.000118 Fig 26 Kern

cooler

adalah
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5,22 . 10'? . p . s o+
@, PQ2116 . T7E9EIO,IF)E 14 . &
, . ;
5,22 . 109 | a.eyzs L1 L g

= 1,32 pei

A . n v

a4 3,157

,..‘
B
L
P
td

= 3.7@ psi

&FT = 7Pt + Fp
= 1,32 + 3,70

2. Untuk aliran sheel

Re,s = /1377%,59
f = @, B0146 Fig 29 Kern
Ds = &B/12 = 5 ft

12 o L 2 . 14
N+1 —— = = 3‘3&
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. Mw
[gas = e
v 1545 Ta
220,59 . 144 . 29
1545 (217,81 + 446@)
= 4.879
rgas b.87%9
s B i —aaa [ = @,@141
rair 62,35
y gs2 . Ds . (N+1)
ars =

8,222 . 1019 | pe . s . 8t

2,00146 (46062,34)2 . 5 . 3,36

5,22 . 1012 | p.@825 . 0,014: . 1

= @,95 psi

Dilihat dari pressure drop dan pada heat exhanger (air

cooler) yang direncanakan sudah memenuhi , dimana
padashell teriadi penurunan @,95 psi. sedang Yang
dibolehkan untuk gas 2 psi. Fenurunan tekanan vanag

terjadi padatube adalah 5,02 psi. Penurunan takanan yang

dibolehkan untuk liquid adalah 10 psi.
B.1.4. Perhitungan Spesifikasi Molekular Sieve (Ms-211)

Dari perhitungan kadar air pada neraca massa,
untuk 5 ton prodak oksigen cair per jam diperoleh air fp

3B86,B8650 kg air per jam. Operasi molecular sieve dapat
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dilakukan @,5 sampai 8 jam dengan operasi decsain 4 jam
(Schweitzer 197%) jumlah air yang diserap selama 4 jam

operasi = 4 x 3B6,B650 = 1547,46 kg.

Untuk moleculer sieve tipe 13X, 1 1/8 in pellet,
mempunyai kesetimbangan pada 28 % berat air (Laporte
13X AS) sehingga untuk 1 kg moleculer sieve diperoleh 3
28/72 = B,3889 kg air/jam molecular sieve untuk menyerap
air sebanyak : 1547,460 kg/@,3889 = 3979,1529
kg = (8764,720 1b).

Jika [ Ms = 660 ka/m> (41,14 1b/ft) Laporte., maka
dibutuhkan molecular sieve sebanyak 213,085 ft~  untuk
menghindari uap air yang lolos dari molecular sieve dan
diambil faktor keamanan 5@ %4, sehungga dibutuhkan

molecular sieve sebanyak 319,575 o,

Laju alir superfisial untuk penyerapan adalah
20 - SB@ cm/det (Schweitzer 1979), sehingga untuk
penentuan  luas penampang unggun diambil  laju alir
superfiser v = 3@ cm/det atau 3608 ft/jam.
Laju alir volume udara G = w’rudara

dimana rudara adalah :

P « Mw

1545 . Ta

dimana : Mw berat mulekul udara 28,95

F 15 atm = 220.5 psi

Ta = 40°C = 564°R



W = B6548,683 kg/jam

#

19080B%,97 1b/jam

2208,5 . 28,95 . 144

" =
1545 . 564
= 1,055 1b/ft>
199803 ,97
all= ——
1,055
= 180856,84 ft-/jam
Luas penampang ungoun A = Q/7v

180854 ,84
= = 50,24 2

2600

Diameter unggun (D), dimana A = 1/4 D%

p¢ = a/n
= 4 Alu

1 2

4 . 50,24

=8 ft (96 in)

Tinggi unggun H = Volume/Luas

319,575

5@, 24
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Ruang kosong di atas dan di bawa ungagun masing—-masing 2

ft sehingga tinggi kolom @

H = 6,36 + 2 n 2

#

10,36 ft

B.1.5. E - 213 EXCHANGER

E-213 vyaitu exchanger (memanaskan Tluida) udara
vang daeri molekuler sieve dengan tekanan 15 atm. Laju
alir udara darx moleculer sieve masuk ke exchanger
6£9971,328 kg/iam (154121,86 lb.jam) dan laju alir udara
stem dari condensor 3I3603.765 kg/jam (74017.,1@0 1b/jam)
dengan temperatur masuk 40°C (1249 ) dan keluar -32°C
(—9,4°F). Sedangkan temperatur udara pendingin yang
masii -179,29° (-289,82°) dan temperatur udara
pendingin keluar —-46,26°C (-51,279) dan beban panas

Q@ = 4297988,564 ki/jam (4054766,192 Htusiam).

W = 154121,B&6 lb/iam
Ty = 1@4%¢
T2 = -9 ,4DF
w = 74B17,18 1b/jam

t; = 289,829

t, = -51,27°F

@ = 4@547@6,192 Btu/jam
dtc = Tl = tz

104 - (-51,27) = 155,27°F
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8th = (-9,4 - (-289,82) = 288,42°F

Ath - Atc
Ath
Atc

PELLMTD

In

28@,42 - 155,27

28@,472
In

155,27

211,729

104 - (-9,4)

to =ty
s = ,

Ty = 3

-51,27 - (-288,92)
= = G.61
108 - (-288,92)

Dari Fig 18 Kern untuk 1 lewatan dalam shell dan
2 atau lebih lewatan dalam tube didapat faktor tLoreksi
Ft = @,89 dapat digunakan exchanger 1 - 2 sehingga

2t,LMTD = @,89 x 211,27 = 188,03°F
Dari tabel 8 Kern UD = 5 — 50

asumsi UD = 25 Btu/jam ft° OF
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luas perpindahan panas

up At

4@54706, 192

25 . 188,03

1@78,21 £t

dari tabel 10 Kern dengan menggunakan tube 1 in 0D 16
BWG didapat ID = 0,87 in Tlow area per tube a’'t
= @,594 in? luas permukaan per ft panjang a = @,2618 in

panjang 8 ft.

A
Nt -
a . L
1078,21
= 414,80

Dari tabel 9 Kern didapat Nt = 522 1 pass 1 in OD 1 174
square pitch ID shell 37 in.

Koreksi terhadap A dengan jumlah tube Nt = 522

Apary = Nt . a . L

522 . @,2618 . B

1093,28 ft<



140

#

A < B

il =
UDharu

4054706,19

1493,28 . 188,089

19,72 Btu/Zjam ft<F

Perhitungan aliran tube

fluida dinain dalam tube

1. a't % 6,594 1in

Nt .2t
at S LN N
144 = Pt
S22 . ©,594
= = 2,153 ft<
144 ., 1
" 74017419
b7 1% Gt L — =
at 25133‘
= 34374,60 lb/jam ft2
€t . D
S Ge,t =
K
ty + to -289,82 + (-51,27
tce = =
. . .

= -170,55°9F
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g = B,8055 cp Fiyg 1S
= @,B8055 ¥ 2,42 = @,QB133 1b/iam
D =08.,87/12 = @,8725 ft

@,0725 . 34374,60

Ge.t

0,013

It

187380, 32

4. Dari Fig 24 kern didapat Jdh = 41¢

5. Pada tc = -17@,55°%F

c = 0,43 Btu/1b°F Fig I Kern

k = 80,0089 Btu/jam ftOF Tabel S Kern
k | cp— 1/3

hi = Jh + ——— -[ : }
D K
@2 ,0989 [ 04 0 B,@0133 , 1/3
= 418 . L g

2,0725 @,ee9 i

= 43,43 Btu/jam fte O¢

&. hio = hi . ID/OD
= 43,43 ©,87/1

5 2 D=
= A7.,78 Btu/jam ft F

Ferhitungan alirar lewat shell

fluida panas dalam shell (udara)
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ID . C° . B
0= as = .
144 . Pt
dimana : ID = 37 in
+
C'=11/4 -1 = 0,25 in
E = 32 in
Pt = 1 1/4 in (1,25 in)
37 . 0,25 . 32
as =
144 . 1,25
= 1,556 ft°
W 154121 ,86
o Gs = -
as 1:856
= 99978,34 1b/jam ft=
Gs . De
D Ge.s =
T
T{* To 183 + (-9,4)
Te = - =
i 2
= 47¢3°F
u = 02,0172 cp Fig 15

= B,0172 » 2,42 = B,0416 lb/jam

D =@,99/12 = @,0825 ft
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@,0825 . 99078,34
Re,s =

@,0416

I

196489, 49

4. Dari Fig 25 Kern didapat Jh = 285

S. Pada tc = 47,3°F

?,25 Btu/1b°F .Fig I Kern

n
1l

k = 00,0162 Btu/jam ft°F Tabel S Kern

k o 173
4. ho = Jh . [ ]
‘De k

= 285 .

@,0162 [ 0,25 . ©,0416 ] 173

@,2825 0,0162

= 48,28 Btu/jam ft< OF

7. Koefisien perpindabhan panas keseluruhan pada keadaan

bersih.

hio - ho 37,78 . 48,28

hio + ho 37,78 + 48,28
= 21,19 Btu/jam ft<oF
8. Dirt faktor (faktor pengotoran)
Uc - UD 21,19 - 19,72

Rd = =
Uc . UD 21,19 . 19,72

@,0035 jam ft< °F/Btu

il




Pressur Drop

i. Aliran dalam tube

Re,t = 18738@,32
| = B,00013 Fig 26 Kern
f.6t% . L .n
rPt - ,
5,22 . 12'® . p . s . 6t
?,00013 . (34374,60)% . 8 . 1
5.22 . 1012 |, @,8725 . 1 . 1
= 3,25 , 10~% psi
28 n v2
ap = -
s = e O
2 .14 (@,13)2
1 . B2.2
= 0.0056 psi
2PT = 7Pt + 2P

0, PR35 + B,00856 = B,00081 psi

2. Aliran dalam shell

Re,s = 1946489,49

f = @,0812 Fig 29 Kern
ip 35

Ds = e = = 2,92

12 12

144



N +

aFs

&Ft

I

vl - S U T I

1545 . (47,3 %

fgas

rair

S, 652 -

5,22 . 1pi@

2,0612 . (99078,34)%, 2,98 . 3

5,22 . 1219 @,@825 . @,0188 . 1

1,27 psi

0,00013 . (34374,68)2 . 8 . 1

5,22 . 101®

%,25 . 107% psi

B,8725% . 1 . 1

145
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B.1.6. E - 216 REBOILER

E-216 yaitu Reboiler (memanaskan atau menguapkan)
uap vana keluar dari striper dengan tekanan 8 atm. laju
alir udara dari moleculer sieve masuk kereboiler (fluida
panas) adalah 146144,6844 kg/jam (35560,98 1b/jam) dan
laju a&alir uap adalah 10088 kg/jam (22026,4 1b/jam)
dengan temperatur masuk fluida panas 4@°C (184°F) dan

temperatur keluar —-60°C (-76°F). Sedangkan temperatur

uap vang masuk dan keluar 156,92 O¢ (—25&,460F) dan
beban panas G = 1572492,261 ki /jam (1483485 ,265
Btu/iam) .
W = ZJ5560,98 1b/jam
Ty = 1049
T = =76°F
w = 22026,40 1b/jam
ty = -—258,48°F
to = —250,46°F
€] = 1483483 .26% Btu/iam
Atc = Ty
= -76 - (=250,86) = 174,40°F
Ath =Ty - to
= 104 - (-250,46) = 354,46°F
Atc - Bth
Qt.LMTD =
ABtc
in

Ath
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174,40 -~ 354,46

174,40
in
354,46
= 253,9°F
.Dari tabel 8 Kern up = & - 5@

asumsi UD = 44 Btu/jam ft2 9

Juas perpindahan panas :

a
a =
un . &t
1483483 ,265
[y =
44 ., 253,9

L]

132,79 ft°

Dari tabel 1@ Kern dapat digunakan tube 1 1/4 in OD 16
BG didapat ID 1, 12 in flow area per tube a’'t
= @,585 in‘ juas permukaan per ft panjang a = 0,3271 in

panjang 18 ft.

Nt =

132,79

2,3271 . 1@

= 40,60
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dari tabel 9 Kern didapat Nt = 44 ft< { pass 1 1/4 in OD
P %/16 in squar pitch ID shell 15 1/4 in.

Koreksi terhadap A dengan jumlah tube Nt = 44

ﬁbaru = Nt . a . L
= 44 , @B,3217 . 1@

143,924 f+<

o
up = —
A .8t

1483483 ,265

143,924 . 253,9

n

40,60 Btu/jam ft2 OF

Ferhitugan lLewat Tube

Udara lewat tube (fluida panas)

2
4., a’t = @,985 in~
Mt . o a't
at =
144 . n
44 . @,983
igq4 . 1

@,301 ft°




<) Gt =
at
3I55460,98
2,301
= 1181S3,78 1b/iam f+<
104 + (-76)
& i = = "';D?‘.
2
1 = B,01564 cp Fig 18 Kess
= @.8168 xl 2,870 =@ UEH &/ Yam
D = 1,12717 = 8,893 <
Bt . D
S. Re,t =
|
118153 ,.70. @,2933
" 0.0557 =
& 2767942
&, Dari Fag 24 kewn Jd =u(EH
pada ic = 14%F
k = &.,0156 Btu/jam ftOF Tabel 5 Kern
c = @,25 Btu/lb jam Fig 3 kKern
b €« W 1/3
7 hi o= JH « — [ _____.J
D k




1/3
?,8156 @,25 . 0,0397
hi = 56@
2.B933 @.0156
= 80,79 Btu/jam ft< OF
ID
8. hic = hi .
QD
1 4
= 80,79 .
1,25
= 72,39 Btu/jam ft2 OF
FPerhitungan lewat shell
uap lewat shell (fluida dingin) :
i. Asumsi ho = 170
hio
twi= feCEEaeemmm— 2 2y e =
hio + ho
T2 ane? 1
tw = 14 + [ 14 - (-2502,46) J
72,59 + 170
= 92,98°%F
Btw = tw - tc
= 92,98 - 14 = 78,98°F
b ho
tw = tc + ¢t Te = tc )

hio + ho

150
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tf =

dengan cara
kf =
B _=
cf =

vf =

ho = 116

151

17@
14 + ( -250,46 — 14 )
72,39 + 170

~171,48"F

Te + tw

2

~25@,46 + (—171,48)
= -210,97°F

2

inferpolasi dari Ferry tabel 3 - 211 udara :
2,083 W/m°K ——> 0,8523 Btu/jam ft< OF

@64 . 1874 Pa.s — > 8,1949 1b/jam

2,514 ki/kg®K —> 8,5981 Btu/1b9%

1,21@ . 1077 m°—> [f = 51,59 1b/ftS

1

tf + 466

1

= 4,016 . 1@ =
210,97 + 440

1,25/12 = ©,1842 Tt

; ) @,25
ktS, (4% , ot 4 B At

K cle
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B,25

(@,0523)7, (51,59)<, @,5981 . 4,016 . 10 78,98

0, 1549 ?, 1047

i

—

= 116 |
{

|

|

= 168,72 Btu/jam ft2 OF

2. trial ho = 168,74

hio
tw = tc + { tc = Tc: )
hio + ho

72,39
tw = 14 +

: [ 14 - (-250,46) }
72,39 +od6B8,72

I

93,4°F

Btw = tw - tc

93,4 - 14 = 79,40°F

ho
tw = tc + (L Te==tr=)
hio + ho

168,72
tw = 14 + ( -250,46 - 14 )
| 72,39 + 168,72

-171,06°F

Tc + tw
tf =

-250,46 + (-171,06)
tf = = -210,7&6°F

2
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dengan cara interpolasi dari Ferry tabel 3 - 211 udara :

kf = 0,083 W/mPK —> B,0523 Btu/jam ft2 OF
uf = 0,6374 . 10”9 Pa.s —> ©,1543 1b/jam

cf = 2,521 kj/kg®°K —> ©,6808 Btu/1b°F

vii= 1,212 . 1875 m>—>. ff = 51,51 1b/ft>
i
B = =2——m——
tf + 4460
1
-
= =8 & UT2N N 116
-218.76 + 460
. o By 2
Ko, el - - B At
ho = 116 .
B de
i —_— ~ ~ . .. o }m""ﬁ
I FRUA I S a PSS R e S e P L ol ™ Ll v s i b 1k E
= 116 | - - - ;
i Fr; 8 = 1242 |
1 ]
maka didapat o = 158%.31 Arusiam #2 5 demnen cara

trial .

9. Koefisien perpindahan panas kessluruhan pada keadaan

bersih
5 hio.. ho T2xdF « 1831
Lk =
hio + ho 72,39 + 169,31

= 50,71 Brw/jam ft° 9
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id. Dirt faktor (faktor pengotor)

Ue — UD 50,71 - 40,60

e . WD s@,71 . 49,60

i

@,0049 jam ft° O=/Biu

dimana Rd, min untuk gas — gas pada reboler adalah

8,002 jam ft° OF /Py
Fressur 1}r'up

i. Untuk aliran dalam tube

Regt = 2767€3,.2
f = Q007118 Fig 26 Kern
f .6t . L .n
5.2 .101@ . p.s. ot
P - m
i" =
1545 . Ts
0,5 . 144, 29
1545 o (14 + 440)
= 1,257
fois 1,257
5 = —
[air 6245

i

@, 2201
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2,000118 . (118153,70)% . 1@ . 1

OFt =
5,22 . 1012, @,0933 . o,0201 . 1
= @,17 psi
4 . n v2
ar = .
=3 2o ge
4 . 1
B = 2,002
2,0201
= P,40 psi
AFT = BFt + Jp

2,17 + 8,4 = 0,57 psi

2« Untuk aliran shell
De’ = 4 flow area/friction wetted perimeter

/8 (ID? - Nt)

]

flow area

/B (15,25 - 44)

fi

74 ,0% in<

as % o = B, 514 7

il

wetted perimeter /2 n . ID + 1/2 w . Nt + ]ID

1/2 mw « 15,28 + 1/2 w . 44 + 15,25

188 .32 in
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4 . 74,05
De’ = = 2,734 in
108,32
= 2,734/12 = @A,228 ft
2 ws
Gs = i
2 as
1 1000
2 0,514
= 9727,63 &
pada Ta = - 280,46&°F

k28 4 1074 pas Tabel Z - 270 Perry

[

po=

= 0,127 cp % 2,42 = ©,307 lb/jam ft

De . Bs
Re.s =
j
@.,228 . 972763
@,3@a7
= 7224 .43
f = @,08822 Fig 29 Kern
F . Mw
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8 . 144, 29

1545 . (—250,46 + 468)

= 1,670
. - ,gas - l.0/@
L )
[air 62,5
= @,227
P.—E i
T . 857 . Ligtal
aPs e Y
S5:22 - 495 - D . s .6t

R.G02% . (7226,43)¢ . 1@

v~ - ~ 15 ~ e . Emem
=<

« 40 o WLl o EyLld

Dilihat dari pressur drop dan Rd heat reboiler yang
direncanakan sudan memenubi, dimans pada s=imeil terjadl
penuranan tekanan B.0BR6S p=1 can peEnurunsn tokanan  pada

tube @,57 n=i. sedangkan vang diboleiikeny whituk gas

adalan & pe=1.

B.1.7. E = 215 CONDENSOR

E-21 yaitu condensor {(mendinginkan atau
menguapkan) nitrogen yang keluar dari rektifair dengan
tekanan 12 atm. Laju alir udara dari rektifair (fluida

panas) adalah 13134,75 kg/jam (28957,13 lb/jam) dan laju
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alir pendingin adalah 2372@3,Z05% kg/jam (52294 .26 1b/iam)

dengan temperatur masuk dan keluar —145,48°C (-265,869F)

Sedangkan temperatur udara pendingin vang MASLE
. -179, 3590 dan temperatur udara pendingin keluar
~-178,79°C (-289,829 ) dan beban panas & =

' 4288631 ,301 kj/jam (4@45949,.18 Btu/jam) .
W = 2R957 1% lb/jam
T, = —-26%5,.8&°F
Tn = -265,86F

w = DE294,26 1b/jam

o i
G = 3288671,381 Btu/jam
At = ey %y
= 265,86 - (-29@0,.,83) = 24,977F
Ath =Ty - t-
= —268,86 — (-26%,82) = 23,5&7F

At BT e Y .

24,97 - 2%,96

24,97
5 L
27,96

24 ,46°F
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Dari tabel 8 KkKern Up = 35 - 5@
asumsi UD = S@ Btu/jam ft2 OF

luas perpindahan panas

2
(4} =
up . At
4p45878,59
[l &=
5@ . 24,46

3308, 1677

Dari tabel 1@ Kern dapat digunakan tube 1 1/4 in O 16
BWGE didapat ID 1,12 in flow area per tube a't =
@2.985 in® luas permukaan per Tt panjang a = 8,3271 in

panjang 18 ft.

Nt =

Ii0g, 16

@,3271 . 1@

It

1011,4

dari tabel 11-3 Perry didapat Nt = 1012 ft° 4 pass 1 1/4
in OD 1 9/16 in squar pitch ID shell &8 in.
Koreksi terhadap A dengan jumlah tube Nt = 1@14

Apary = Nt . a . L

= 1012 . B,3217 . 1@

3310,252 ft<
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un =

49,97 Btu/jam ft< OF

Ferhitugan Lewat shell

Nitrogen lewat shell (fluida dingin)

ELEE BOE .0 E

i44 ., Pt

dimana & ID = &0 in

D8 LW /1b g 1 164 = B.3125 in

0l

B 29 in

I

Bt 1 Q716 ip (1,.5628 in)

#

A0« By3125 . 25

4 . s = sz el
144 4, 1 5625
= 2,0832 $+2
1]
5- GE = —_—
as
28957,13
Gs =

= 13899,42 1b/jam ft2




w
GY = o

L. eSS

2 2895713
Gu —

i9 . 1@e1pel

= 28,73

~265,86 + (—265,86) _
6. Te = = —265,86F

oy
s

4 = @,08a%25% cp Fig 18 Kern

= @,000954 x 2,42 = 34,8230 1b/jam

De = 1,28/712 = §,1825% ft
be . D&
Re, s S
e

1ZBH9 A2 . 7, TGS

2.0rse

= &LV W

12@

asumsi hio

ho = Z7@8

trial 1 untuk aliran dalam tube

-290,83 + (-289,82) _
te = = -29@,328°%F

2

161
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tw = tc + (- P = e )
hio + ho

ry
&

= —29Q,33 + (—265,.86 — (~290,325)
120 + 270

-
8

= -282,80°F

Otw = ~282,80 - (-298,325)

= 7,53°F

-

dari Ferry tabel F — 211 udara didapat :

kf = 02,1211 w/m K —=» 8,076 Btu/jam ft°F

pf = 1,23%14 . 1074 pa.s > 2,298 1b/ft jam

> B,4715 Btu/lbYF

cf = 1,9817% ki/Zkg®K
v = 1,2464 . 107> m/kg ——% 50,09 1b/Ft>
1

B = = 5,89 . 1@ °
~290,33 + 460

KES, (2 cr . 8 2t |
Ri = 11& . e
il D {

[ 0,0767. =0.25%. @,4/15 . 5,89 . 16 © 7,482

M= 116 FE
@,298 @, 095
= 110,70

il

hi OD/ID

hio
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trial 1 untuk aliran dalam shell

~265,86 + (-265,86)
tc = = —-245,86°F
2

dari Ferry tabel X - 273 nitrogen didapat

il

kf = @.084 w/m K > @,053 Btu/jam ftOF
uf = 8,75 . 16”4 pa.s — > 8,075 cp

vE = 1,55 . 1077 m-/ka > 40,126 1b/ft~

4@, 126
gsf & . = 0,64
62,5
dari Fig 12 - 2 Kern dengan nilai G" = 28,73 didapat :
ho = 27@
koreksi terhadap ho = 27@
ho

tw = Tc + - g T g
hio + ho

270
= ~265,86 + (265,86 — (-29@,325)
99,19 + 270

= -247,97°F

=287 97 + (—-290,325)
tFf = = —269,15°F
2
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dari Ferry tabel X - 273 nitrogen didapat
kf = 0,087 w/m K —> 0,055 Btu/jam FtOF
pf = 2,779 . 1074 pa.s ——> 2,08779 cp
v = 1,526 . 107" m~/kg —> 4@,91 ib/ft
40,91
sf = = B,65
62,5
dari Fig 12 - 9 kKern dengan nilai G" = 28,73 didapat =
ho = 28@

trial ke 2 untuk alirén dalam tube :

tw

Atw

tw

tf

I

. hio
tec + ke = e o)
hio + ho

G979
-290,325 + (265,86 - (—-298,325)
99,19 + 280

-283,939%
-283,93 - (-290,325)
6. 40°F

e

Tc + EiER = 4 ]
hio + ho

280
-265,86 + (-265,86 — (—-298,325)
99,19 + 280

-247,79° F

-247,79 + (-29@,325)
= -269,06°F

2
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tabel 3 - 211 udara didapat :

kf = @,1007 w/m K —> @,0635 Btu/jam ftOF
pf = 1,0101 . 102 pa.s —> ©,1010 cp
= 09,1010 . 2,42 = ©@,2444 1b/ft jam
cf = 2,156 ki/kg®K —» @,513 Btu/1b“F
v = 1,364 . 107 m@/kg —> 45,76 1b/ft°
1 <
g = = 5,24 . 40
269,06 + 8460
~ 2,25
kES. (1€ cf . B &t
hi = 116 .
@ De
» 0,25
02,0635, 45,765 @,513 . 5,26 10" 6,40
hi = 116 .
0,72444 @,293
= 92,58
hio = hi OD/ID
’ 1:i2
= 92,58 — = 82,96
1,25
trial ke 2 untuk aliran dalam shell :
ha
tw = Te + { Tc = tc. )
hioc + ho
; 280
= -265,86 + (-265,86 — (-290,325)

82,96 + 280

i

~246,99°F
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dari Ferr
kf
uf

vf

=T

dari Fig

ha = 280

trial ke

tw

tw

v

==

~246,99 +

(-298,325)

’.

tabel 5 - 2467 nitrogen didapat :

166

= —268,66°F

N,0885 w/m K —> 0,054 Btu/jam ftOF

@,775 . i@ pa.s —> @,0775 cp

1,530 . 107° mo/kg ——> 40,80 1b/ft>

40,80

5245

12 - 9 Kern d=ngan nilai 6" = 28,73 didapat :

3 untuk aliran dalam tube :

hic

tc + s o o D |
hio + ho
82.%6
293,325 + r. (=265,86 -~
BZ,96 + 2680

-284, 739F
—-284,73 —w(-290,325)
5,599

ho
Te + { Tc = €& )

hio + ho

(—290,325)
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280
= —265,86 + (~265 .86 - (-290,325)
21"”‘-&’ S 211

il

~244,99°F

—246,99 + (~2904325)
tf = ~ = —-268,65°F

dari Ferry tabel I - 211 udara gidapat i
k% = 20,1003 w/m K —> B,@0633 Btu/jam T+9F
pf = 1,007 . 1079 pa.e — > B,1007 cr
& B,1007 . 2,42 = 2,24%7 1b/tt jam

cf = 2,161 k3i/kg9% > 0,514 BtuZ1b9F

| i * =
| v = 1,3672 . 10~ m=/kg ¥ 45,67 th/ft~
1
g = =523 ., 187
—-268,65 + 460
= @ 2
Efooares. -F . P _r |

hi = 116 | - y

b e

O BEET". 4T67~ . B,5i8 . 5,22 i@ 5,5 5
hi = 116
?,2437 o,075|
]
= 89,25
hio = hi 0OD/ID
1,12
= 189,25 = 79,97
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7. Koefisien perpindahan panas keseluruhaan pada keadaan
bersih
- hio . ho 79.97 . 280

Uec = =
hio + ho 79,97 + 2806

= 62,20 Btu/jam ft2 OF
8. Dirt faktor (faktor pengdtoran)

Uc - UD 62,20 - 49,97

Uc . UD 62,20 . 49,97

2,0839 jam ft2 9¢/Btu

2,004 jam ft< OF/Btu

Rd, min untuk fluida gas—-gas pada condensor adalah @,204

jam ft2 O /Btu.
Pressur Drop
i. Untuk aliran dalam tube

Nt . a' t

144 . n

igiz . 0,985

144 . 4

1,731 ft<
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W 52294, 26
Gt = =
. at 1,731
: = 3IP217.586 lb/jam ft2

—Dop B + (—289,87)
tc = : = -290,325°F
U = .A75 cp Fig 15 Kern

= 7,889 x 2,42 = B,0216 lc/jam ft

De = 1,12712 = 2,093 ¢

D . &t 2,095 . 38217,596
Re,t = @ ——m 0 =

W 2,0218
= §208949,84
f = 0,80@13 Fig 26 Kern
t+ . Bt2 , L .n

pt = %

5,22 . 42t@ _p . s . 6¢

F . Mw
fudara =
1545 . Ta

15 . 14,7 . 144 , 29

1545 ( -290,325 + 46@)

= 3,513




17@

rudara .01
= = =
[air &2, 5
- = @B.056

?,00813 (30217,586)° . 16 . 4

Art - =
5,22 . 1048 | @.@93 . ©8.056 . 1
= 0,017 psi
4 . n \2
ar = . —_——
= £ G
-
= - 0.6008 (Fig =27 Kern)
@,056

= @,23 psi
HFt = 7?pt + 7p

2. Untuk aliran dalam shell

Re,s = &1%974,00
f = 20,8815 Fig 2%  Kern
Ds = s@/12 = &
2 « L i2 . 1@
N+1 = =
B 25
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F . Mw
fudara =
1545 ., Ta
12 . 14,7 . 144 . 29
1545 (-265,86 + 460)
= 2,371
rudara 2,371
s = = —
fair 62,3
= 6,0379

£ . 632 . Ds . (N+i)

4as 3
5,22 . 122 . pe . s . ot

@,0015 (13899,42)2 . 5 . 4,8

5,22 . 1012 | @,1025. 9,037 . 1

= @B,8% psi

Dilihat dar:r pressur drop dan Rd heat condensor vyang
direncanakan sudah mementhi, di mana pada shell terjadi
penurunan tekanan 8,03 psi dan penurunan tekanan pada
tube 0,247 psi, sedangkan yang dibolehkan untuk gas

adalah 2 psi.
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A.1.8. E-214.A. REFIGRAN

E-214 vyaitu refigran (mendinginkan Tluida) udara
vang dari excanger dengan tekanan 15 atm. Laju alir
udara dari excanaer masuk ke rifigran 36367,.,5588 kg/iam
(8@i04,513 1b/jiam) dan laju alir nitrogen 40368,898
kg/jam (88918,277 1lb/jam) dengan temperatur masuk -23°C
(-9,49F) dan keluar —-16@0,30°C (-256,349F). Sedangkan
temperatur nitrogen pendingin yang masuk dan keluar
-195,65°C (-320,179F) dan beban panas 7976894,191
ki/Zjam (7525371,88 Btu/jam).

W = B0184,513 1b/jam
Ty= -9,49F
To= -256,34°F
w = 88918,277 lb/iam
ty= -320,179F
to= -320,17°F
a = 7825371,B8 Btu/iam
Bt = Ty = &,
=—9,4— (~320,17) = 31@,37°F
8th = T, = .t

= —256,34 — (=328,17) = 63,83°F

a tc -4 th
A tc
A th

At ,.LMTD =

in
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316,47 ~ 63,83
At MDD =
X1@.47
in
&3, 83
= 158,9°F
Dari tabel 8 Kern up = 5 - &@

asumsi  UD 325 Rtu/iam ft2 9

luas parmukaan perpindahan

1608,81 &<

ocanas

Dari tabel 10 Kern dengan mengounakan tube 1 i/4 in 0D
1& BWG didapat ID = 1,12 in flow area per tube a‘'t =
2,985 in? luas permukaan per ft panjang a = 0.3271 ft
panjang 14 Tt.
[
Nt =
= O
1408.81
@.2217 . 14
= 481,31
Dari tabel 9 Kern didapat Nt = 3462 2 pass 1 1/4 in 0D
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1 9/16 in squar pitch 1D shell IE7 in.

Koreksi terhadap A dengan Jjumlah tube Nt =

Aparu = Nt - & . L

= 362 . 8,3271 . 14

1657 74 Ft<

e

A . At

up =

7525371 ,88

1657,74 . 155,92
= 29,11 Btu/jam ft< OF

Ferhitungan aliran tube
fluida panas dalam tube (udara)}

1. a‘'t = @,985 in

at =
144 - it

6L ¥ ,985
i44 . 2

= 1,248 82

W
at
80104, 513

1,238

= 64704,78 1b/jam ft@
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P &« Bt
3. Re,t =
i
tj + t2
te =
=2
-9 4 4+ (—254,34)
= = -132,87°F
z
i = @.@115 cp Fig 14 Kern
=6,0115% . 2,42 = B,82781b/jan
D = 1,12/12 = @,09%% ft
0,933 . 64704,78
Re,t = _
2,027
= 216442,64

4. Dari Fig 24 Kerp didapat Jh = 480

5. Pada tc = -i3z.87°F
k= 08,9896 BEtusism ft labcl S FKern
c = 0,245 Btu/1b%F Fig I Kern
1/3
K & « J
) hi = Jh . « 8t
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1/Z
@, 0B96 h,245 . B,0278
= 486 . « 1
A.0933 G,0096
= 44,197 Btu/jam ft° OF
7. hio = hi 1D/0D
1,12
= 44,197
1,28
= 99,60 Btu/jam ftZ OF
Ferhitungan alirsn lewat shell
fluida dingin dalam shell (nitrogen)
' Jugpe® Fea
Tc =
2
=S2@y T/ - (—-J20, 17)
5 = -320,17° F
2
fsumsi ha =530
hio
W O N e — Tic)
hip + ho
39,60

39,60 + 1G58

n

-281,05°F
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atw = tw - Jc

~-281,05 - (-328,17) = 39,12°F

ho
~ tf = e o+ ( Te to )
hio + ho
1L5¢
= —132,87 + (=320, 17 = (—-132,87)

39,68 + 150

-261,43

L}

-281,43 + (-32@,17})

tf = = -3 ,85°F
‘ 2

Dari Ferry tabel % - 27Z nitrogen didapat :
kf = 2,.1174 w/a®K — > 0,872 Btu/jam ft<

> B,1164 cp

pf = 1,164 . 1072 pa s
= @.1164 . 2,42 = 0,2817 ib/ft jan
cf = 2,813 k5/%g" K > M. B79%

- e

VEL = 1,310 . 10" m-/xaeaal 47,64 1b/fEe

B Lo N -] 6._:_‘!:, i
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3 2 By
D,874°. 47,64%. B,4792 . 6,28 . 107> 9,12 ]
ho = 116 . i
2,2817 v, 93
= 169,26
maka ho = 165,26
hio
tw = Tec + ¢ o= ifte)
hio + ho
59,608
*w o= =300,17 - (—~132,87 - (-320.17)
39,68 + 145,26
= -2£7%,96°F
Btw = tw - Tc
= -283,96 - (-320,17) = 36,219F
ho
tf = O ( T4t
hio + hp
165,264
= -132,87 + : (-320417 - (-132,87)
29,60 + 165,26
= -283,96
~283,96 + (-320,17) _
tf = = -302 @7° F

2
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Dari Ferry tabel 3 - 273 nitrogen didapat :

kf o= 2,118 w/nK —> @8,@0749 Btu/jam ft2

uf = 1,188 . 1074 pa s > 89,1188 cp
= @.1188 . 2,42 = @,2875 1b/ft jam
cf = 1,988 kj/kg®Kk —> @,4731 Btu/l1bSF
vi = 1,318 . 107 m /Ka —> 47,37 1b/ft>
1

B = = 6,357 . 10
-302,7 + 460

-3

JITRE W - TA 20 1 .
ho = 116
K De
R 0,25
0.0787° . 47,372 . B,4731 . 6,357 . 10> 30,14 ]
o = 116 3
0.2875 0,09 ]
= 159,70
maka ho = 135,70
hio
tw = Tc + ( te = Tc)
hio + ho
39,60
tw = EAT A (-132,87 - (-320,17)

37,68 + 155,.7@

[t

-282, 199
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ﬂ’l,-u = tw - e
e o S o 0 o L]
o Ls = 4 \,._.ﬂ U R ,_.T‘c}u F
- no
tf = e T = {0 be = fe)

155,70
= -E2 Q7 + e (=220.17 — (—-132.87)
A R N e

tf | = | = -301,180°F

Dari Ferry tLabel I DTS fbEEocden fdidapatas

Rf = w1128 wintE ———> 0,265 BLyziam Rt

= @.1171 . 2.4Z = A, 7835 1h/ft iam

ct | = wLWle kafkETRN — ©,4787 BiusisT
v = 19388 . 187%q -/ kq T T A L

i - . V.. = R tw_3
~301, 18 + 450
. - . ]@,25
l kFS . [C . ef B gt
ho =116 | . 1
! i De J
0, 07495 47,222, 04787 . 6,294 . 10 T7.98

o o= 116 .
@,2855 @, 075




= 165,14
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maka ho = 165,14 Btu/jam ft<oF

8. Koefisien perpindanan panas kesclurahan pada keadaan

bersih.

hio
Uc =

hio

. ho 39.600 . 165,14

= o

+ ho 39,68 + 160,14
2 o

= 31,94 Btu/jamfics °F

9. Dirt faktor (faktor penotoran)

Uec = UbD

Rd

i

31,94 - 29,11

]

e S

Pressur Drop

Up 21,94 . 29,11

= 0,003 jam Tt< % /Rtu

1. Untuk aliran dalam tube

Re,t = 216442,64
£ = 0,00012 Fig - 26 Kerf
f.6t%2 . L .n

Apt =
5,22 1019 D s
P . Mw
d F- 3
[udara 1545 . Ta
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i5 . 14,7 . 144 . 29

1545 (-132,87 + 460 )

= 1,822
rudara 1,822
s e =
rair 62,3
= 2,0292
@,00012 . 64704,78% . 14 . 2
4rt =
5,22 .10%9 | 0,893 . 8,0292
= 0,10 psi
4 . n vz
Bp = — f = 2 =
w 2.g9c
A o 2
= — . D.00@9 (Fig-29 Kern)
@,629=
= 0,25 psi
APt = B,10 + B;25 = B,35 =)

Z. Untuk alirandalam shell

as =
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di mana : ID = 37 in
C° =1 9/16 - 1 1/4 = @,3125 in
B = 22 in
* Ft = 1,.5625 in

as =
144 . 1,5425
= 1.644 ft?
4@3468.898
Ge TS R
as 1,6444
= 24548,542 1b/Ft2
pada Te = -326,17°9
p = B,009 cp Fig-5 Kern
= @,009 . 2,42 = @,0218 1b/ft jam
Pe = 1,23/432 = @,1825 ft
Gs . De
Re.s =
L
24548 542 ., 8,1025
2,8218
= 115423,1%9
f = @,8012 Fig—-29 Kern
De = 37/12 = 3,083 ft




Fo. Mw

[udara R
i54% . Ta

1 . 14,7 .

144 . 29

1545

n,774

ludara

e -—
e = -

(~320,17 + 460

0,274

fair

i}

Ha45

ol R
Ly

Z,8844q

45,542 |

]

Liel?

I

@G,58 psi

Dilihat dari pressur

direncanakan stidah

penurunan tekanan 0,50 psi

terjadi pada ftube @.35 psi. Fenurunan
dibolehkan untuk gas 2.0 psi.
A.1.9. E-214.B. REFIGRAN

mamnentiiL; ol

. @.1825,

drop dar

dan

el

mana

0. BBA4

E- 214 yaitu refigran (mendinginkan of

yang dari

excanger dengan tekanan 185

atm.

et igeran
shalil
penurunan tekanan

tekanan

N airT e
-

2=tuls

184

yang

Tarjadl

yang

|

udara

alir



udara dari excanger masuk ke refigran I36RE, 768 Lo fiam
(74017,104 1b/3am}) dan laiu alir nitrogen 2B35G.887
kg/jam (62443,115 ib/jam) dengan temperatur macul
-23°C  (=9,4YF) dan keluar -154,25°C  (-245,65°F).

Sedangkan temperatur nitrogen pendingin yvang masuk dan
keluar -195,45° (-320,179) dan beban panas
86@1976,101 kij/jam (S5284883,114 Btu/jam).

W = 74817,1@4 lb/jam

Ty = -9,49%

Ty = -245,65F

w = £2445,115 1b/jam

t; = -320,17°F

to = -320,17°F

Q@ = S5284883,114 EBtu/jam

atc=T1-t2

= -9.4 - (=322,17) = 310,47°F
Ath = T5 - t,

= ~-245,65 - (-370,17) = 74,52

Atc = 4th
: Atc
Ath

At d

in

310,47 - 74,32

310,47
In

74,52

= 165,34°F
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-245,65 - (-320,17) = 74,52°F

ad = 4234074,39 ki/jam (3994409,802 Btu/jam)
qc = 3419183,01 ki/jam (3225644,423 Btu/jam)
ad 3994409 ,802
at.d 165,34

24158,76 Btu/jam°F

g 2225644 , 423

&t,c 74,52

= 43285,62 Btu/jiam°F

Qiotal
Sa/d t

8t weighted =

5284885,114

24158,76 + 45280.62

= 78,36°F

Dari tabel 8 Kern up = 5= 50
asumsi UD = 45 Btu/jam ft= OF

luas permukaan perpindahan panas @

' un . 4t




Warl

L

@, o9a

paniang

Dapri

1 /A4

Koreksi Le

fluida panas

apal 2@ kers dengan mergounakan tubes I odin
tlidapa 10 = W87 in , Tlow area per
1 g= perinttkaan per ft panjang a =

14

L.

tabe l

in sS@U3 P
chadap
P sl Nt
= 574
= 15@

un =
Ferhitungan

1D

I B,2618 .

1498,70

1@

didapat Nt =574 2 pass 1 in

ko ID shell 37 in.

it dengan dumlah tube Nt = 574
A
o Ca@Zéls e il
Lird
2 32 TES

SEREHASR3 Sl

L ] E"_’

[

lewat

AL
Btu/jam fte OF

liran dalam shell

shell {(udara)

' . K

as =
144

ob

tube a t

@,2618

ob

187

16

ft




di mana i

as L

3. Pada Tc =

It

n

dari I an

De = B,99/41%

ID = 17 in
e = 1 1/4 i = B.25
B = 4Ll 1n
i = A e 8

A 74217 ., 104
= = i = oA R -
B .22
~127 ,8259F
G.01s ©p o D B el
hrﬁl_j - ;:u‘::fl " J’t.:."'lc o f'- 2 -

o0 1 474 in squrpifrh page rig 28

= B,.88%0 Tt

LR ¢y

@, ABES

4. Dari Fig-28 Kern JH = 310

5. Pada Tc

k

c

= -127,525°F
='@,81 Btuw/jam ££°9F

0,24 Btu/lbF

188

karn
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11/3
k C -« M
ho = JH . —— = ‘
De | K {

no = 1@ .

Perhitungan alican lewat tube

fluida dingin dalam tube (nilrogen)

te = &5 = tg F-320417 +(-320,17)

]

2

Dari Ferry tabel I -~ 273 nitrogen didapsi s
kf = @,i3& w/m"K —> 0.3858 Btu/ijam fiF
wf = 1,60 . 10% pa.s —— a,167cp

= 0,16 . £,42 = By4Z =1@,3L72 b/t jam

R Tt Rk e A T A R
v o= 1 2% 1%3 mafkq e I I S
1 >
B = = 7,152 ., 1@™ ©OF

—-220,17 + 468

asumsi hio = 170

hio
Tc + ( Ec = Te)
ho + hio

tw

I
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17@
tw = -127,525 + (-320,17 —-(-127,525)
34,23 + 170

= -287,88°F

Atw = -287,88 - (-320,17)

= 32,299

2,25
KFS . [fz .cf . B At
ho = 116

uf De

0,25
[ o005 . 50,792 . B.465% . 7.152 . 1075 32,29
ho = 116 .
0.3872 m,w725l
= 182,59
hio = ho OD/ID
2,87
= 182,59
L
-~ 158,84 Rtu/jam ft2 OF
Koreksi tershadap hioc = 158,86
hio
tw = Teg + { tc - Tc)
ho <+ hio
158,86
bw = —-127,525 + (-320,17 —(-127,525)

T4,27 + 158,86

-286,029F
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-+ = o] b o e . TTE = D)

rke
ey
I

—320,17 + —. (=127 ,525 —(-328,17)
34,23 + 158,86

= -286,82°F

-286,03 + (-320,17)
= — = -303,09°F

Lo |
—

s 2

Il

2.120 w/m=K > 91,8754 Btu/jam fi°F
uf = 1,182 . 10°°% pa.s —> @,1182 cp

= ©,1182 . 2,42 = 0.7860 1lb/ft jam

cf- = 1,991 kji/kg%% ———> @.,4739 Btu/lb°F
vi = 1,508 . 18> mo kg —» 47,71 1b/ft
1
B = = Seall . 13-3 oF
~I0E B9 + 46U
- @, 25
l foof = 5?2 T el 7t !
ho = 116 e —— '
L uf De j
- - = ’25
®,0754~ . 47,71 . B,4739 . 6,37 . 1@ 34,15
o = 11é6 A
@, 2860 02,0725

= 172,15
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hio = ha OD/ID
?.87
= 172,18
+ i
= 149,77 Btu/jam ft~ “F

Koreksi terehadap hio = 149,77

hio
tw = Te + — ek | o
ho + hio

149,77
tw = =127,525 # —a (=-S5 J¥7 =127, 525)
24,25 + 189 .77
= -284,329F
A tw = -284,32 -~ (-320,17)
= 38,85°F
fo
tf =01 taWEE (-7 O
he + hio
24,2
tf = =-320,17 + ~ oS Sy 2 S25IF -1 —320.17)

24235 % 149,77

= -284,33°F

-284,33 + (-320,17)
= = -302,2°F

2

kf = 90,1188 w/m°K —> @,0749 Btu/iam ft°F

]

pf 1,1702 . 10”4 pa.s —> 0,11702 cp

([

2,11702 . 2,42 = 0,2832 1b/ft jam




i

(=&

1,9966 kj/ZkgZi > B,4751 Btu/1bSF

=% 2 :
vf = 1,313 . 187" m /kg ——> 47,54 1b/¥+

1 B
o= = 6.3380 . 10 ©F
-S02,2 + A&LN
2,25
ks . [f2 .cf . B 7t ]
ko = 118 i
i_ kg De i

B.20749 . 47,54° . B,4751 . 6,33 . 1@~

193

d
[}

@,28°2

= 173,35
hio = ho OD/ID

@.87
R30S
i

= 150,81 Htu/jam Tt- OF
Kosfisient UD desuperhesat :

hia . ho 150,81 . 34,23

hio + ho 150,81 + 34,23

27,98 Btu/jam ft2oF

ilo [ .
|




Surface requredfor desuperheating :

gd 3994409 ,802
ad = e e e =
Ud .(7 t)d 27,90 . 165,34
= 845,97 ft2
Condensasi :
«~sumsi condensasi cross 490%
Le = 18 . 8,4 = 4 ft
W
" = T r
74@17,104
4 . 5742/3
= 267,92
Asumelr h | = ha = 1@

dari no 9 didapat hio 150

.81 Btu/jam ft2 °F

=245,65 + {-245,65)

~
r
-

= —-24%5,65°F

hao .
tf = % * ( Te = %)
ha + hio
i8@
tf = -320,17 + (-245,65 —(-320,17)
) 153,81 + 180

-279,62°F

194



~279 62 + (-245,.65)
= = 262,649

dari tabel 3-211 udara (Ferry hal 3-161)

n

kf D,8956 W/m —> B.0603 BHtu/jam Ft°F

pf = 2,952 . 10 % pa.s > B,8952 cp

vf = 1,392 . 10" " mo/kg —> sf = B,72

dari Fig 12 - 9 Kern didapat : h = ho 195

untuk ho = 1925 :

tf = togw (" or—Ee)

tf = —320,17 + (=245,65 —(-320,17)
158,84 + i95

]

-278,15°F

= = ~261 S0°F

-
s

kf = 0,895 w/m®h —>» 8,060 Btu/Ziam FL°F
pf = 9,950% 1074 pals i 5 G,@950

vf = 1,48 . 10> ma/kg —> sfF=R,71

dari Fig 12 - % didapat h = ho = 193
Koefisien lUc condensat
hio . ho 158,81 . 195

up = =
hio + ho 150,81 + 195

85,04 Btu/jam ftoF
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Surface requredfor condensat :

qe 3225644 ,423
Ac = = —
Ud .(? t)c 85,04 . 74,52

= 508,99 ft°

AC = Ad + Ac

1l

860,97 + 508 99

1374 ,96

Check asumsi condensat cross ., Lc

Ac - 508,99
Ac + Ad 1374 ,96

@,37  (37%)

Weighted chen overal conffisient

5B «Ac
U =
Z Ac

27.98 . 865,97 + R5.@4 . 50,59

1374,96

= 49,05 BtuZiam ft2 OF
Dirf faktor (faktor pengotoran)
Ue - Ud 49,85 — 44,88

Rd = =
Uc . Ud 49,05 . 44,88

2,002 jam ft< OF/Btu
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Pessur Drop 3

1., Untuk desuperheat

untuk Re.s 235768B,8

-F

@,00115

Ld = 16 . 8,6 = & ft

12 . L 12 . &
N+1 = = —| 4’5
B 16
P Mw
[‘ =
1545 . Ta
22,5 . 144 ., 28
=
1545 (-127,525 + 440)
= 1,73 1b/ft
rudara 1,73
g B = 08,0277
[air 62,35e
Ds = 3I7/12 = 3,08 ft
f . Gs2 . Ds . (N+1)
Aps =
5,22 . 12'2 | pe . s
2,00115 . (90020,8° . 3,08 . 4,5
aps =

5,22 . 1012 | p,e825 . ©,0277
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i. Untuk condensotion

it

urtuic Re,s ZEA746E,8

f

it

B.aa11s

Ld = 300 . G.4 = 4 f+

: s (8 12 < 4
N+l = =
B 1é
F Mw
Bl i g

1543 . Ta

220,5 . 144 . 22
= = 7,685 1b/ft
1545 (=245,65 + 46@)

rudara

fair

Ds = 37/12 = 5,08 ft

.f - BE » DE - E E\J ’1‘1 }

2 . S22 et BNpEs s

@,00115 . W(OUElE, 85 .08 4 =
dps = o .
2 . 5,22 . 10*% eeE2s . @0,0277

i

2,23 psi

O ps 1,08 + B,23 = 1,31 psi
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2. Untuk aliran lewst tube

Nt . &'t 574 . @,594
at = =
. 144 . n i44 . 2
= 1,184 ft<
w 626454115
GtE=E e e e
&t 1,184

52746,37 lb/Ft<jam

pada tc = —-320,179 didapat:
po' =@,809 cp Fig - 1S5 Kern
= P,08y . 2,42 = B,2214 1b/ft jam

D = @,87/12 = 0,@0725 ft

Gt . D B,0725 . 52746,37

i 0.8218

= 175418

F = A, @Q001% Fig = _2a,arn

Apt =

@,B0017 . (52746,37)% . 10 . 2

s,22 . 1018 | g.a725 . 2,0044

i

#,4% psi




Dilihat dari pressur drop dan Rd refigran vyang
divencanakan sudah mementini, di mana pada
shell terjadi penurunan tekanan 1431 psi car
penurunan tekanan vang terjiadi pada s&aliran dalam

tube @,43 psi. Sedangkan yang dibolehkan untuk gas
adalah 2 psi,
A.1.1@. PERHITUMNGAN NERACA RECTIF1ER

Fungsi rectifier adalah memisahkan campuran no
dan campuran NQ,MQ dan AL untuk mendapatkan

Nitrogen murni 99.6 %.
Kondisi operasi :

Tekanan s 12 atm

Temperatur : 107,52015°K (puncak kolom}

: 111,8445°% (dasar koalem)

Type kolom ; HRable Cap Tray
Pada perhitungan nerace messa sutdale dipereleh total
FMlassa masuk : J&ESL7,9588 kg/iam

Massa keluar : 13134.kg/jam (hasil puncak)



201

Reflux rasio minimum : 1,118
Reflux rasio operasi : 1,677

Relatif volatilitas rata-rata : 4,789

Perhitungan jumiai tahap mainimum

In (mol LKD/mol HKD) (mol HKF/mol LKF)

N @min = —

fa LK) av
In

( a HK ) av

In ( 4466,8750/1,5937 ) { 272,1@91/97@.7722 )

In ( 2,5757/1 )

= 4,559

Perhitungan jumlah tahap teoritis.

Dengan menggunakat: metods Cilliniand
R — R min T L T e D
[+ S S | Ty A% W

= 0,209

Dari grafik Gillisland ( Ferry hal 13 - 37 ) didapat
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N - 4,858 =0,46 ( N + 1 )
N - @.46N = 0,46 + 4,659
N = 9,48

Perhitungan Jjumlah tahap sesungguhnya

Mencari effisiensi plate

Na = N/Eo

E 63 ( u . a ) 90,212

o

di mana :

Eo

overal effisiensi , %

i = viskositas rata-rata cair pada kondisi

puncak dan dasar menara.

relatif volatilitas rata-rata leonci

Q
n

ringan ( light lay )

Viskositas cairan pada puncak = 0,118 cp Fig 3-42 Ferry

Viskositas cairan pada botton 8,178 cp Fig 3-42 Ferry

9,118 + 0,179
I — = @,1485
2

Eo = 83 ( @,1485 . 2,5757 )~9,212

77,24 %

"




Jumlah plate sesungquhnya,

N 7,48
N act = =
Eo B, 7724
= 12,27 > 12
Ferhitungan diameter kolom,
Beban uap pada puncak (R+1) D = 351461,7258 kao/iam
Beban uap pada dasar koclom = R&IALT7 REBR kao/iam
Beban cairan pada puncak = 13134,70@@ kag/jam
Beban cairan pada dasar kolom = 13Z853,8291 kg/jam
Density uap:
BM . Py
fv .
Z . R . T
BM Top = 0,998445 . 28 + 0,0027& . 40 + Q0,001278 . 32
= 28,011
EM Bottom = @,77362 . 28 + 0,009532 . 40 + B,214817 . I2
= 28,982
28,011 . (12, 1@01,3) . 1000
([y) Top =
1 . B134 %, 112,7009
= 37,157 kg/m-
28,982 . (12 . 101,3) . 1000
(rv) Bottom =
‘ 1 . 8134 . 107 ,5202

41,07 kg/m>
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Density cairan ;

c . (1-Tr)9:2857 (petode Rackett, Smith

Vem Ness) hal 97.

Tabel. B.1. Data Pada Keadaan Keritis Dari Masing—masing

Kompenen (hal S572)

i
Komp TeOK Zc | Vc Lmzfgr mol s |
| puncak| bottom
r—_;;"”_ 126,210,290 89,5 2,852 2,893
0 154 ,6|0,288 73,4 @,696 | 0,729
Ar 1ve,8:160,291 74,9 2,713 2,747
Tabel. B.2. Data pada keadaan keritis untuk campuran
Komp TE Zc Vb 7
Top 2,852 a,2900 89,477
Hottom 2,840 0,290% 84,236
Vrop \= EGAIZIND, 250) (L CHERESSS 2897
= 43,677 cmafgr mol
= 1,560 cmﬁ/gr
! = 1/V
= 1/1,560 = @,4641 gr/cm3
= 641 kg/m>
V Bottom = (B4,236) (@,2983)(1-0,848)8.28357
= 44,484 cmgfgr mol
= 1,397 cm3/gr
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f = 1/V

il

1/1,397 @,716 gr/em”

716 kgfm3

Tegangan permukaan liguid

4
o = [ P Y ( L = fv? ] (metode Suqgden
FerrylS—151)
F = parechor T XS Tabel & — 343 Ferry
Top:
= 641 kg/m- = @,64L gricm>
f1 g/m s gr/cm
= @,8229 gr mol/em=
[y = 37,157 kg/m®> = ©,837157 gr/cm>
= @,8013 gr-mal/cm3
4
o - [ ( 35 ) (@0,0229 - 0,8813) ]
= 0,327 dyne/cm
Bottom :
ri =716 h'x;,f"m"E = TR grfcm3
= ‘@,825 gr mol/cm
[ = 41,07 kg/m™, = @,0407 gr/cm>
= @,0&14 gr mol/cm™
F = @,641 . 35 + @,344 . 2@
= 29,32
) G
o = C [ ( 29,32 ) (0,825 - ©,0214) ]

= B,23 dyne/cm




Fada puncak menara
laju alir massa uap :
vV = 35161,72588 kg/iam . 2,20

= 77518,244 1b/jam

- .
e

[y = 37,157 ka/m" . 0,0624
= 2,32 1b/ft"
[L = 681 ka/m” . @.0624

= 40 lb/ft>

Untuk ¢ = @,327 didapat C = 200

tray spacing 30"

w = 9,35 . 200

i

701.25 1b/jam f:<

11/2
4 (77518,244)
11 701.25

7:27 1t ———> 7 ft

5

o

Fig 8 - 38

1/2

2086
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FPada dasar menara
Laju alir massa uap pada dasar kolom.
V = 36367.90588 kg/jam . 2,205

= BQ176,6475 1b/iam

W= [ G - O v Y|

fy = 41,27 kg/m> . @,0424
= 2,96% lh/f+t
L = 716 ka/m” . @.0624

= 44,478 1b/ft~

1/2
w =0 [ (2,32) (844,678 - 2,563)
= 9,885 C

tintuk “Zao

@.22 dyne/cm didapst C = 158 tray spacing

3@ 11

1482,74 1b/ftZ jam

I

Sl

N a= I_ A/l X ew -l
{ 4 (BOL74£,6475)

[ 1482 71

= 8,3 ft —2 B fk

Berarti pada dasar menara yang mengontrol, di mana

diambil diameter dengan harga standar, D = 8 Tt
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Tinngi kolom = 3@/1i2 (12 - 1) + 8 + 12 = 47,58 ft
Tingga: menara = 4/.,% + 4 = 51,5 ft
= 18,7 m
A.1.11. PERHITUNGAN MENARA STRIPPER
Funasi : Memisahkan 82 dari udara dari campuran

Kondisi operasi Tekanan 8 atm

an

Temperatur ¢ 1146,076%0 °K (dasar kolom)
: 1@38,80224 °K (puncak kolom)
Type kolom : Buble cap tray.

Pada perhitungan neraca massa sudah diperaleh

Total massa masuk 468,7502 kg mol/iam

13853,8291 kg/iam

Massa keluar : hasil puncak = HB55,08468 kag/ijam

i

hasil bottom 4998 ,75@A% ka/jam

Retliux ratioc minimum (8 min) = NG
Reflux ratio aperasi (V/32) = By
Relatif volatilitas rate—rata (a Lklav = Z2.96H8Z

I
o

Relatif volatilitas rata-rata (a Hk)aw
Frhdtungan jumlah tabap minamum
digunakan metode Fanske, yaitu :

In (mol LE /mol HK) (mol HK/mol LK)
N min =

( o« LK ) av
in

( o« HKE ) av
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In ( 299,8469/5,84338 ) ( 155,4487/0,625@ )

In ( 2,56882/1 )

5,162

Ferhitunaan jumlah tahap teoritis.

Dengan menggunakan metode Gillisland

B - B min 2 = 3. 78X

g + A4 e |

@,039

]

Dari grafik Billisland ( Ferry hal 13 - 41 ) didapat

N - N min
= 0.64
N + .1
N = 5,162 = @0.64 ( N + 1 )
N - @,584N = 0,684 + §,14%2
N = 16,12

Ferhitungan jumlah tahap sesungguhnys
Na = N/Eo

Eq = 63 (p . @ ) 95242

Viskositas cairan rata—-rata pada puncak dan dasar menara

il

Viskositas cairan pada puncak
L ]
Viskositas cairan pada botton

B,125 cp Fig 3-42 Ferry

@B,1@ cp Fig 3-42 Ferry

@,125 + 0,10
T = @0,1125

45 ]
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Eo

i

6% { @,1125 . 2,56882) 0212

I

81,96 %

Jumlah plate sesungauhnya.

N 16512
N act = =

Eo 2.8196

= 20

Jadi plate yang digunakan adalah 2@ buah
Ferhitungan diameter menara,
perhitungan diameter menara didasarkan pada kondisi  di

puncak dan di dasar menara.

Beban uwap pada puncak = B855,08568 ka/lam

= T12,50Q0 kg mol/jam

Beban cairan pada puncak 13853,8291 kag/jam
= 448,7500 kg mol/jam
Beban uap pada dasar kolom :

( VW/R + 1 )} R Ay Wy

Il

= 3 . 84468,7500 = 1406.25 kg mol/jyam

= 3 . 4998,75Q00 = 14996,25 kg/jam

di mana =

EM Bottom = 31,971
EM Top = 28,33
EM . Fy
[vTop =
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28,33 . (8 . 101,3) . 1000

1 . 8134 . 105,80224

26,678 kg/m>

i

= 9,42 . 10~% gr mol/cm™

31,971 . (8 . 1@1,3) . 10060

(er Botto =
1 . B134 o 116,07690

27,44 kg/m>

=8,58 . 18°% gr moli/ca~

Density cairan g

Vo = Ve . Zc . (1=-Tr)B428%7 (netode Rackett, Smith
Vem Ness)

Sama seperti pada perhitungan density cairan pada

Rectifier, didapat seperti tabei.

Tabel. B.3. Data Pada Keadaan Kritis Dari Masing—masing
Kompenen (hal 572)

T
Komp TeK lc Ve cm/gr mol
puncak | bottom
N 126,280,290 89,5 2.838 2,920
O~ 154,600,228 73,4 @,584 @a,751
Ar 158,860,291 74,9 a,7@a2 @Q,77@
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Tabel. B.4. Data Pada Keadaan Kritis Untuk Campuran

Kamp Tr ic Ve
Top 2,832 2,288 88,875

. Bottom 2,771 2,291 75,036
V ep | = (88,876) (@,288)(170.832)0,2857

= 40,076 cm3/gr mol
= 1,49 cmB/qr
f = 1/V

@,673 gr/cm”

1}
]

1/1,49

= 673 kg/m

0.0738 gr mol/cm-

= (75,0 (1-8,771)0.2857
Veottom = (79,036) (0,291) .

BBy ar cmslgr mol

= 1,04 cmgfqr
[ = 1/V

2,958 ar/cm>

i

= 1/1,04

= 958  kg/m-

Il

2,230 gr mcl/cm3

Tegangan permukaan pada liquaid

a4
o = [ (P ) [y — fv ) ] {metode Sugden
Ferry 3-151)
Pada puncak ;-F = 8,96 . (33) + 80,0187 (20)
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4
o = [ (33,97} (0,0238-9,42 . 1277 ) 1

|

Pada bottom 3 P = J29@

r : 4
T = j (20 (8,832 ~ 8,98 . 2% ) }
= N,12 dyns/cm

Coehitungar, lkecepatan esuparpliseial

pac= puncak manara £

laduy &#1ir massa uap ¢ Y = #gs5h, ue68 ko/jam
= 8855,.8868 . 2,285

= 19522,.18 1b/jam

. 1/2

wo=o Gt v? |

o N2 ol b7 kades o ©0,8674
— 1. 6eB 1R/FED

f, = GZE.3h kale e 8.0624

= 47,043 1BfE

Tray spacing kita pilih 24" Winkle, tabel 14 - 2)
untuk stripper, C di kali dengan 1,15, maka untulk
r = @,34 dyne/om, didapat:

C =160 . 1,15 = 184

& o irz
W = 184 1,664 (42,013 - 1.664) ]

1507,68 1b/jam ft<
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-

D = 4/n . V' /w Jlf?

r -
4 (19522,1@8 ) (172

14 108%, 64

= 8,7 ft —— Stk

Fada dasar menara (bottom)

V = 14996,25 kg/jam . 2,205

it

33061,832 Ib/iam
[v = 27,43 ko/m®  ."0,0624

= 1,712 1b/ft=

958 kg/m> . @.0624

fL

= 59,779 lb/ft-

Untuk o = B,12 dyne/cm, dari Fig 8-5 didapat € = 36
tiray spacing 24°

C'= 35 . 1,05 = 40,25
W = 49,25 [ 0L, 712) (EF779 = L4712} is2

= 401,31 Ih/jam ft<

-

D = 477w . V' /w ]1’5

4 (33061,032) ]1’2

i

—
8
P
s
-+
r*
R
=
=~
iy
ﬂ




Berarti pada dasar menara yang mengotrol., di

diambil diameter dengan harga standar, D = 10 ft.

Tinggi kolom 24/12 (20-1) + 10 + 20 = 68 ft

]

Tingai menara 68 + 4 = 72 ft

= 21,95 m

A.1.12. PERHITUNGAN SFESIFIKASI SEPARATOR

.

Seperator berfungsi untuk memisahkan ggas
yang setelah dieksvansi sebagai media pendingin
condensor.

Massa uap = 9883,46@0 ka/jam
Massa steam = 23720,305 kag/jam
Untuk tekanan 4 atm = -178,79°C

[1 = 14,025 kag/m"

[f = 801,925 kg/m"
Vu = B,035 J[l/[v Coulson 1983
1/2
801,925

Vu = 0,@35
) 14,025

= @,26 m/s
Vafour volum flow area

23720,305 =
= @,47 m~ /s

14,025 . 3600

215

meana

udara

untuk
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Vessel area = @,47
= 1,81 m?
2,26
Diameter = 4 . A
1
= 4.1,81
3,14
= 1,52 m
Liquid volume flow :
9883,460

B01,925 . 3400
= 3,42 . 107
Volume tinggal B8 menit :

= 3,42 . 107> . 8 . 60

= 1,683 m>
Tinggi ligquid :

1,643

1,81

= 0,90 m
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A.1.13. PERHITUNGAN SPESIFIKASI TANGKI PENY IMPAN

NITROGEN S5-311

Temperatur penyimpanan 107,5215° Kk (-165,5° C)

Tekanan penyimpanan

10 kg!cmz s

645 kg/m>

L}

Density nitrogen cair

Direncanakan volume storage untuk 3@ hari penyimpanan
laju alir produk N, = 13134,7500 kg/jam.

Volume cairan N2 seelama sebulan = 720 jam

720 . 13134,7500

645

14662 m>

Volume isian maximun direncanakan 1/3 dari volume

tangki :

Volume tangki 4/3 (14662)

19549 m>

Perbandingan diameter dengan ketinggian tangki D = 4/3 H

luas penempang bejana

Jadi :

1/4 wp2 =
4/3 D
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1/3
19549 . 3
D =
m
d
+
= 26,55 m
H = 4/3 . D

= 4/3 . 26,53

A.1.14. PERHITUNGAN SPESIFIKASI TANGKI FENYIMPAN OKSIGEN

=312

Il

Temperatur penyimpanan 116,08° K (-196,92° C)
Tekanan penyimpanan = g kg/cm? : 8

716 Kg/m=

]

Density nitrogen cair

Direncanakan volume storage untuk 3I2 hari penyimpanan
laju alir produk O, = 3000 kg/jam.

Yolume cairan 0, seelama sebulan = 720 jam

728 . S020A

V =
71é
= 5027,93 m~
Volume isian maximun direncanakan 1/3 dara volume
tangki s

ii

Volume tangki 473 (5B27,93)

6783,91 m>




Ferbandingan diameter dengan ketinggian tangki D

luas penempang bejana :

Jadi :

1/8 wp? =
4/3 D

4703,91 . 3 |
5 - .
RSI

= 18,87 m

H =4/3 . D
= 4/3 . 18,57

= 28,76 m

A.1.15. PERHITUNGAN SPESIFIKASI FOMPA NITROGEN

Tinggi lsvel cairan malsSiaum pada tanigrdi @

D = 26,53 m
V = 14662 m3 {(volume cairan maksimum)
H = V/A
146462
176 .nw « (26483)

219
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48 Tt

i

Tinggi suction

Tinggi discharge 87,82 ft

Fluida di pompakan dari mensira rektifair kedalam tangiki

penyimpan nitrogen.
Sipat-sipat fisis dari fluida adalah sebagai berikut :
[ Np = 645 ka/m> = 48,26 1b/ft>
viskosita = ¥.179 cp

Laju alir massa = 12Z134,7508 kg/jam

13134,7508 . 2,205
= _ = 8,045 lh/det
Z500

:(
)

Laju alir volume gf = 8,045/40,26 = @,194 ft°/det
= 0,194 ., 7,48 , 6@

= 89,68 gpm

3,9 . gff:45 | (B3

= 5.0 . (7,194)0585 | 4@, 24)Ps 13

= T 014 in
D = 3,868 in {(schedul 40}
& = Gt RGBT IS )

= G,08LT ft-
Y = 0,194/0,05i5

= 3,78 ft/det

NRe =
£
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Tinggi suction 42 ft

Tinggi discharge a87.82 ft
Fluida di pompakan dari menara rektifair kedalam tangki
penyimpan nitrogen.
Sipat—-sipat fisis dari fluida adalah sebagai berikut :
[ Ny = 685 ka/m> = 48,26 1b/ft>

viskosita =-@.179 cp

Laju alir massa = 13134,7508@ kg/jam

13134,75068 . 2,205

= 2,045 lb/det

1600

8,045/40,26 = 3,194 ft-/det

W

Laju alir volume g
= N,194 . 7,48 . &0
= 89,68 gpm
D opt = 3,9 . gf0:45 | fa,is
= X8 ., (@’19433,45 _ E4@,26)ar15
= 3,814 in

= 3,068 in (schedul! 40}

&

5 = N Bl LT 7))
= @,0515 ft-
v = 0.198/0,0851%

= 3,78 ft/det

vV . f + B
NRe

]

K
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3478 . 40,26 . (Z,068/12)

2,179 . 6,72 . 1074
= 323457,61

Dar: Fig 2-1@ Banchero, didapat f = @,007 dan elbow yang
digunakan adalah elbow 90° sebanyak S buah, maka panjan

total dari pipa aliran nitrogen adalah :

T L= 4@ + 55 + 87,02 + 5 (32/12) . 3,069

= 292,93 ft

Total friksition pade paipa adalah @

F =
go . D
D (@,887). (3,78)2 . (222,93)
F ]
SESS NS w812
=k 5. G
& T e - &7
fiy, ik
wt gt 1§
4 {r, e T e — _I_,_._
1Sl
52,44 . 8,194 . 40,2
I-_-;—ir_ —
S5
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A.1.16. PERHITUNGAN SPESIFIKASI POMPA OKSIGEN

Tinggi level cairan maksimum pada O, strorage @
D = 18,57 m

r

Vv = S027.93 n” (volume cairan maksimum)

Tinggi tangki (level dalam tangki) = 24,76 m

H = WA

5027, 93

/4 .n . (18,57)%
= 18,564 m = 60,98 ft

Sipat-sipat fisis dari fluida adalah sebagai berikut =

fa' 92

viskosita = @,1 cp

716 ka/m> = 44,70 lb/ft"

i

L}

Laju alir massa 5008 kg/iam

5928 . 2,298

" = %,062 1b/det
S4600

in

5. B62/40,70 = D,068 ft-/det

Il

Laju alir volume gf
= 6,068 . 7,48 . 60

= Z@,74 gpm

Ll

D opt

- a5 5 n o
-:-,9 - gf@'q = 12"'1
= 3,9 . (8,068)%:%% | (44,70)@+13
= 1,906 in

D = 1,939 in (schedul B8@)
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A =1/4 . w . (1,9%59/12)

= 80,0205 ft2
Y = 0,068/0,0205

= 3,314 ft/det

<

- - D
Nie = r
M

3,3160.44,70 . (1,939/12)

0,1 wild, 72 . 1874

324516

Dari Fig 2-10 Ba&chero, didapat f = @,8073 dan elbow yang
digunakan adalah elbow 90° sebanyak 5 buah,
Le = & (32/12) (1,939)
25 ft
L =Le + L
=28 + 7 + 1@ + 48 + £8.90

= 142,9 1t

2 (0,0073).(3,316)2 . (142,9)

]

32,2 (1,939 1/12)

4.4 ft . 1bf/1bm

Il

4,4 + (60,90 - 7)

n

—wf

58,3 ft 1bf/lbm




I
e}

{—wt}

BHp

251

= B,868 (58,3) {(44,74)

= @B,32 HF
a5

A.1.17. PERHITUNGAN DIAMETER OPTIMUM PIPA

Herdasarkan persamaan empiris (Peter, 1979)
penentuwan diameter optimum pipa dengan diameter

besar dari 1 iny dimana untuk aliran turbulen

= 2,45 a,1%
D gpt = 32,9 gf™"* -

il

dimana 3 D apt diameter optimum pipa; in

laju alir volume fluida, ft°/det

tf

density fluida, lb/ft”

)

Sebagai rontoh dapal diambii. pada aliran (21) dari
sheet nerace bahan deh@nerga, Yvaltu s

Lajy akir mas=a = B AH T h/aet

:

i

Density nitepgen ldaguid 4@, 2 lb/ftx

Il

Laiw &lir volume 8,045/40 357

2,194 ft-/det

maka :

-
-

il

D opt 5,9 (0,198)8:%%  (40,26)%%

i

%,014 in

224

untuk

lebih

Tlow
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Untuk kebutuhan ini di pilih ukwran standar 3,068 in,
dengan 1D = 2,668 in (Schedule 48).

Check bilangan reynold

NR.@ =
1

@,194/(n/8) (2.068/12)%

dimana WV = a/A

i

32,7788 ft*
po= 0,179 cp
-]

= @,179 . 6,72 ., 18" 1b/ft det

= 1,2029 - 189 lb/ft det

4@ ,26 wi3,088/12)0 . 3,78

1,2029 . 1@7%

JI23457,61)

Ternyata penggunaan pipa dengan diameter 3,058 in  sudah
memenuhi uptuk aliran turbuwlen. dengan c&ara yang  Sama

dapat ditentukan didmeter pipa paca alraran lain.




Tabel. E.S5. Diameter Optimum Pipa

No Aliran

1D Ferhitungan

ukuran Nominal

DO~ E N

22,300
22,297
19,546
17,718
18,796
12,605
10,525
9,414
9,393
4,225
8,174
5,876
6,090
4,705
3.041
2,450
3,717
2,507
4,348
%,068
1.906

24
24
Z0
18
16
14
10
i@
i@

E
o

-
o

R BN DTD R
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LAMPIRAN C

PERHITUNGAN UTILITAS

C.1. PERHITUNGAN KEBUTUHAN MASSA REFRIGERATOR

Siklus dari refrigerator dapat digambarkan

seperti pada gambar di bawah ini 2

2 [ &-Zm
-lpi2 4 S

ke K42

er-4il

S

£-2/4A (_35:_!”:'_

E-2148

Gambar C.1. Siklus Retrigrant
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Darai tabel I - 267, hal 209, Ferry didapat sebagai

berikut :

77,35°K (-195,65°C)

;:
i

Pg = 11,8133 bar
= 31,8133 . 8,986 = 1 atm

Sgg = 5,404 kij/kq®K

8, = 2,848 Ki/kg®K
Mgy = 76,8 kj/ka

Hf4 = -120.8 ki/kg

T+ =124 K (~148°C)

Py = 32,05 bar™ & 31,6813 atm

§g; = 4.444 kij/kag®k
Ha; = 57.2 ki/ko
Py = 32,85 bar

Fada aliran dua (cutlet expansion turbin) merupakan
campuran "liguid - gas’ dan gutlet dari refrigerator
vang ijuga masih merupakan campuran "liguid -gas' dimana
sebahagian liguid N, telah Lerubah menjadi gas.

misalkan : dalam 1 kg tap N2 = 3 kg NE vang menjiadl qas
atau x kg gas N- yang keluardari turbin setiap 1 kg gas

N2 masuk keturbin :

Sggq = (r - %) 8% + 3 5g

dimana :

m
o
7]
[}
-
I
S
L
m
=ty
B
+
x
47]
Ua]
5
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Kondisi di titik ¥ pada teekanan F = 32,85 bar

Say = 4,444 ki/ka®K

Kondisi di titik 4 pada tekanan ¥ = 1,8133% bar
Sty = 2,849 kj/kg®K

8g, = 5,404 kij/ka®K

maka =

4,448 = (1 - x) 2,849 + x . 5,404

4,434 - 2,849

5,404 - 2,849
= P,624 kg gas Ny

Maka 1 kg gas N, yang menjadi kg No zair :
kg No cair = 1 = %
= 1 - 0,624

= @,376 kg Noieair | B i L)

Dari Fig B-9% Lapina, untuk Kapasitas S5AQA5 -~ 1lvyuye

m=/ jam didapat 7w = 78%4

Peirrasure ratio
rp = PS/P4

1/%2
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0,25 Btu/lb"F

Dari Fig 3 kKern didapat cp

29,288 j/gr molk

il

i 29,288
i =

29,288 — 8,324

= 1,396
n K
E_ 8 = = TR
B = 1 k - 1
maka didapat =
i 1396
S, = = = . W 2.8
m — |1 15 3968 1
= 24,79
Di tetapkan Ty = 200°K
Jadi =
: 1 n—Ll/n
i = rl [ B J
- A A5
= ZDD "W %ﬂazal
il
= 374,87k ( 1@1,8°C)

lemperatur T. keluar dari kompresor stage 1 yvang ielah

i . . o o ([ P,
didinginkan menjiadi T '» = 4@ -C (ZL3YE

%
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- ~

Jadi temperatur yang kelusr dari kompressor stages <

0[]

{ . 1/2,75
= W13 L 5,524]

n—1/n

il

Tnl
2

I

1= PR K A D 1 30 4

Jumiah massa refrigeran yang gibutubkan :

a @
il S —————— £ =
T ¢,0133 ( hg = hely @133
TOTHBIN (171
76,8 - (—-1208,8)
= 4@568,898 kg/iam
@ Q
R | = 4 & o
T @,8133 ( hg = hel g @133
7976894 ,191
75,8 - (-1208,8)
= 2838 ,887%kg/jan
Mp = Miga * Mrb

= 4P3LHB,.BI8 + 28300,082

= 68718,98 kg/jam

Mie = e &B718,%8
37 .6

= 182763,245 kg/jam
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Beban Fanas pada E - 413

Jika cp dianggap sama maka to @

X i
. .. S - e =
'
cpl= @, 25 W2 95 dari Fig = 3 Kern

= 1,B8465 kijszkgS¥

2BA,35 + 77.35
=) = 18, 85°K
2

i

cp = @,24% BEG/LBSFe-dari Fig = & Keen

1,8256 R/ka L

ﬂ! ] = o ) = Nl i) l)l'c = \1}
L BE65 (313 19y = $owes £ g7y 5
1.B46 (FL3 1% L BESS ‘“a T <
t, = 202,855k

Jadi beban panas pada E - 413

Q2 = NI"\'] N = v [".'.D - tlj

1B2763,245 . 1,825 (282,85 — 77.3%5)

2I02369 ki/iam




Beban FPanas pada E - 411

]

Massa ai

=

-

MRT et o S Tz A | = )
182765,245 ., 1,065 (374,8

11819975,48 ki/jam

- 313)

pendingin vang dibutuhkan pada E — 412 A

Q@

cpll. 7t

11819975,28

4,18 (B8 ~ 28)

4@3963,61L kg/jam

Beban Fanas pada E - 412

a

Massa ai

m

MHT cp (T“z ae— T-:z‘)

182763,245 . 1,067 (586,33 = 314)

S3562139.87 ka/siam

pendingin yang dibutuhbizan

Q

cp 7t

93362139 ,07

4,18 (35 - 28)

1823723,14 kg/iam

paca

-

-

%}

ma

233




234

Total air pendingin utilitas = 4@3963,61 + 1823723,14

i

2227686,75 kg/jam

C.2. PERHIYUNGAN KOMPRESSOR REFRIGRANT K — 411

LLaju alir massa = 182763,245 kg/jam

Temperatur masuk = 2@2,85“&

Tekanan masuk 1.,8135 bar (1 &tm)

]

=Y

191,33 . 28

i

Density =

1 . 8,314 . 202,85

= 1,68 kg/m>
W 182763 ,2485
Laju alir volume = =
r 1,68

= 108745,76 m/jam

I %isie M [
hp = R === i} LA N 1
Bm Dk [
E 4
g 02 88 i 1
N - I [ T | i

- . Pl 87, 243275 1]

| |

L J

144,749 kN m/kg

182763,245 . 144,749

Bhp =
602 . 8,78

9421 ,22 kw

)

it

12638,57 Hp
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Total air pendingin wutilitas = 4U3YELE3,61 + 1BR2E72RZ, 14

= LADTEBE. 75 kg/iam

C.2. PERHITUNGAN KOMPRESSOR REFRIGRANT K — 411

Laju alir massa = 182763,245% ka/jiam

Temperatlyyr masuk = 2@2,85”&

Tekanan masuk = 1.8137 barr (i atm)
i 1@1 .33 28
Densaity =
i « 9,514 . 292 85

= 1,68 kg/m

W 182763 ,245
Laju alir volume = =
[ 1,68

= 1BB745,756 m~/jam

[ 1
Z [l R " T M JI 1!

hp = . j e n n ;

Em T g !

{ |
- [ T £ i
1 . 8514 " l200 a8 I i E
- —- gy 5,&?4"‘* — I
28 t

Is

= 144,743 ki m/hkg

182763 ,245 . 144,749

Bhp =
el . 9,78

= Q421,22 kw

= 12638,57 Hp




C.3. PERHITUNGAN

Laju alir massa
Temperatur masuk
Tekanan masuk

Pressur ratio

KOMPRESSOR REFRIGATOR k — 412

= 1BZ7635,245 kg/iam
= 4@°C
= ZZ2.05835 bar (31,6813 atm)

= 5,624

31,60130, 10,35 . 28
Density = -
i . 8,314 . 313
= 34,45 ka/m-
w 182765, 245
Laju alir volume = —.. =
f 34,45
L]
= 33U4,47 mﬁfjam
Z - R - T ri r'l‘i/l"i
hp = . . Ul v -
Em n 3, L
1 8,38 =13 1 Sy 4
= ey Y S
28 |
¢
w 22,38 kN m/kg

182763,245 .

Bhp

223,35

3606

14557 ,@7

il

19501, 48

2,78

kw

Hp

235
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C.4. PERHITUNGAN DAYA TURBIN EXPANDER
Beban panas pada2 turbin :
g (1,0133) = % Ryt (L= X% ) hye
= @B,624 . 76,8 + B,376 . (—-120,8)
= 22,5024 ki/kg
hy @205 = Pgusz,05) 7 SANETE ~123)
190 + 125
t = = 157, 59K
cp = ©,24 Btu/1bYF Fia 3 Kern
= 14,0255 k3/kgoK
= 123,864 kj/ka
Gy = (123,844 - 2,5024) 182763,245
= Z21BEAZT.8T Lki/aam
Kerija teoritis dari turbin berdasarkan Ferecy, hal 24-32

Lo |
Wi = gy

= 221804z%9,83 .

= 13663839,15 ki/jam




Untuk operasi pads temperatur cukup randah
prfisiens turbin herkisar 78 — 88 L Ferry hal
maka 2

it

17079798, 9% ki /jam

= 748,81 hp

T A5
b el R

25773524 bp

C.5. PERHITUNGAN KEBUTUHAN AIR UTILITAS

Volume air yang harus disuplai setiap hara
tebutunan pabirik scaiah :
a. Alir Fendarpgin
c o ,j -
et LT YEr Ha
V.= . J248112,07
\ = &4BU22.414 kg/jam

= 135323837,94 kg/hari

237
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b. Air Sanitasi

Untuk kebutuhan air dalam pabrik, di angogap kebutuhan
rata—-rata per crang U8 liter/hari mabks @

W = 1@ . 72

7268 liter/hari (7200 kg/hari)
c. Kebutuhan Air Hidran

Bi anogap 100G kg/nari (We)
Febhutuban | air pabrak selurubnya setiap hari 3
4 = Wy .+ Wo  + Wz
= 1550200 7.,.24 + TR+ 10nne
= 1003869737 ,94 Ko/hari

L 97794 m-/hari

£~ #4312 yaitu ceoler (pendingin). gas npitrogen
vang kelusr deri kompressor stage Iodengs Ltekanan 32,035
bar. laiw alir mitrouss {fluida parmassdRdaiah 18276%,245

ko/ jam (4425&62,21 Thiiam dan laju aldir &ir pendincin

adalah 4ARPET, A1, fee s 3 am (BRITHT , 69 1b/ jam}dengan
temperatur masuk 101,89C (215,24°F) dan temperatur

keluar 4B°C (1049 ). sSedangkan temperatur air masuk
dianggap tetap yaitu 28°C (8Z2,4°%F) dan temperatur air
keluar 35°C (95%F) dan beban panas @ = 11Bi9975,.28

ki/Zjiam (1115@922,08 Btu/jam).




Atc

At, LMTD

215, 249F

byl
= 1@47F
= AARZGREZE,Z21 lo/ias
= 82,49F

= 980F

= BRO7R7 . A% 1bh/jam

= 11188920 868 Btu/jam

£

H
r

TN e
Ath

120 .24 —21 .6

1208.24
LT —

~y
2dads

= 57 A6°F

215,24 ~ 1G4

239
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t2 o= t]
R = TSR
Ty =
95 - 82.4

fl

@,@935

Dari Fig 18 Kern (hal B828) untuk 1 lewatan dalam shell
dan 2 atau Jebih lewatan dalam tube didapat Taktor
koreksi Ft = 8,93 dapat diggunakan excanger 1 : 2
sehingga 7t, LMTD = @.93 . 75,46 = 53,449,

Dari tabel 8 Kern UD = § - 5@

asumei ¢ UD = 45 Btu/fte OF jam

2] 11156920.68
A B e —— =
uD . 2t 45 , 53,44

= 843,94 F£2

Dari tabel 108 Kern dengan menguigunakan tube 1 an 0D 16
BUWG didapat ID = @87 in flow arsa tube & o = 8,594 :t.n2

luas permukaan ft pamnjang a = @.2618 ft psniang 14 ft
]

A 4636,94
Nt e —
a . L @,2618 . 14
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Pada tabe! 11 - 3 (Ferry 11 - 15) didapat Nt = 1268 4
pass 1 in OD 1 1/4 square pitch ID shell 54 in.

Koreksi terhadap & dengan jkumlah tube Nt = 1268

Apary = Nt o & o L
= 1268 . B2618 . 14
= 4647,47 ft<°
Q 11158920 .03
up fI= — ~ =
A . 7t 4647 ,47 . 53,44

il

44,90 Btu/fts OF jam

Ternvata - Ub- masih berada dalam range 2 — 5@, maga UD

dapat digunakan untuk perhitungan selanjutnya.

Perhitungan Aliran Lewat Tube

Fluida dingin lewat tube (air}

1. a't |- 0,594 in* B
Nt Ak
a il TS W A
i 44 - i
1268 . 2,694 -
= s 1,30760F L
144 4
W BRY7ET7,69
2 Gt = =
at 1,3076

]

6£80460,90 1b/ft2 jam




b, o+ ty
Sa ke =
= I 98
= = BR,7"F

i = @A,858 cp Fig 14 Karn
= @,85 . 2,42 = 2,057 1lb/ft jam

& = A,B87/12 = 0,0729 ft

Het b

@,0725 . £80462,90
= = 239BT,19
2,057

4. kKoefisien perpindahan panas untuk air dapat

dsitentukan deengan menggunakan Fig 25 Kern

~BA46@,92

A6UH . 62,5
= 3,02 Tt/det

dari Fig 25 Kern hi = 78542

hio = hi ID/0GD

]
~
hn
S

I}

&£52,5 Btu/ftc OF jam

242




Perhitungan Aliran Lewat Shell (nitrcaen)

Fluida panas

dimana :

ID

Cx

B

Pt

=

2% G =
(2] =

i

dalam shell

ID . " « B

144 . pt

= 54 in

=1 1/4 - 1

i

47 in

li
}_!.
‘—l-
=
B

|
:-y
)
£
=
2

W AR256L 21

as 33223

114202,85 1b/itt™ Jam

L824 + 104

@2,0195% cp Fig 15 Kern

2,42 = ©,8472 1b/ft jam

243




Dari i in 0D 1 1/4 square pitch pada Fig 28 Kern

De = 099/12 = @,0B825 ft

Res =

B,0825 . 114202.05
= =199611,63

4. Dari Fig 28 Kern didapat JH = 288

8. Pada Tcl = 159, 82°F

k = B,0168 Btu/ft dam (tabel 8 Kern)
€ = 2,25 Btu/1b®F (Fig = Kern)
14

k G oo L
ho = JH

De K

]
= EX

no = JHEE

@,0168 | B,25 . @,0472 |
' @, 6149 !

i
= 52,13 Btu/ft<"Sg_jiam

244

&. koefisien perpindahan panas keseluruhan pada keadaan

bergih.
hio . ho G920 , B2,13
(1l et = -
hio + ho 652,5 + 52,13

48,28 Btu/ft< OF jam

it
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/. Dart taktor (faktor pengotor)

e o LD 48,28 . 44,92
=d = e e T e R IS,
le + LD 48,28 + 44,90

= 0,0016 ft° “F jam/Bru

Dimana Rd,min wuntbuk gas — air cooler adalah

~ L
@,884 jam ft< °F/Btu

Pressur Drop
1. Uptuk aliran lewat tube
Re,l = 23983.19
f = 4,00022 Fig 26 Kern

f . G6t% . L .n

Apt = — |
5.27 . 1e® _ p . s . at

?,00022 (L80460,9)° . 14 . 4
- = ——e e = 1,01 psi
5,22 . 182 . @,2725 . 1

2

4 S v
A e ———
€ 2 ge
4 4 L e
R —— — = :q.ﬁ? ed=
i 2 » LT

4artT =A4pt + Ap
= 1,51 + 2,2

= 3.,7B psi




2. Untur alirean lawat shell
Re.s = 199611 .63

f = Q0,001

[N}

Fig 29 Kern

Ds = 54/12 = 4,5 ft

12 . L 12 . 14
N+l = _ = = Fah
B 47
P oo Mw 21,640 N0,7 .
fgas = N
1545 . Ta 1545 (159,42
= 11,956
fae 11,956
= e Wl —ae === Em AR
rair 62,3
f . Bs® . Ds . N41
Tps = . :
5,22 . 1019 | pe . & . et
D.0212 (114202,85)<). 4,5 . .6
522 . 1222 . o ope2s . @.2303
= 1 Huhpsi
PDalihat dari pressur drop dan Bd heat sxcangare =ir

cooler) vang direncanakan sudah mamenuni, dimana pada
shell terjadi penuwrunan tekanan 1,88 psi., sedangkan vang
dibolehkan gas adalah 2 psi. Penurunan tekanan vyang
terijadi pada -“tube adalah E,78 psi, panuarunan tekanan

vang dibolehkan untuk liguid adalah 1@ psi.
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C.7. E- 412 COOLER B PADA REFRIGERATOR

E =~ 412 yaitu cooler (pendingin} gas nitrogen
yvang keluar dari kompressor stage 1 dengan tekanan 32,095
bar. laju alir nitrogen (fluida panas adalah 1B2763,2495
kg/iam (402562,21 1b/jam dan laju alir air pendingin
adalah 1825723.14 kg/jam (4017011,32 1lb/jam) dengan
temperatur masuk 313,53°C (596,359 ) dan temperatur
keluar 409 (124°F). Sedangkan temperatur air masuk
dianagap tetap yaitu 289C (B82.89F) dan temperatur air
keluar 359C (95%F)  dan beban _panas O = G3BEZ139,27
ki/iam (8B8341648,63 Htu/iam).

O

596, 355

-‘
[
]

(1n)
T, = 104°F

Wys = 4B2562,21 1b/jam

B fur}
ty = 82,4F
t = 95°F
va" I = ?617? 1 2 J L5

L O Btua,/

a' = - —i_ =

= 596, 9% 7S 02 LSS
Atc - t

]

124 -~ 82,4 =21 ,6°F

T8 A":’.h
At, LMTD = —

Atc
Oth

in
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Dari tabel 8 kKernp UD = § - 50

asumsi ¢ UD = 5@ Btusft? SF jam

B} SUE41648,563

D . Pt S . 152,56

= 599,58 ft<

Dari takel 1o kern dengan mengeaunakan tube 1 in ap 1o
EWG didapat ID = @,87 in flow area tube a’'t = @,394 in“

= @,.7618 ft panjang 16 ft

]
.

luas permukaan Tt paniang

A &599,58
Nt = =
2 (9 e g.2418 . 1lé&
i iy O
pada tabsl 1l A8 (Fecryl tia=lioygndapat’ Nt & 1624 2

pass 1 an DD 1 1/4 square pitsil 1o shell &8 in.

Yoreksi terhadap A dengan JjRumlapstibe Nt = 1624

‘ Hbar“u = Nt . a =« L

I

1624 . B2618 . 16

) = £802,61 ft<
|
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8] EREL1 680,62
Lp e ey T e T
& o« 2E HBPZ &L - 192, 5&

49,51 Btu/fes OF jam

il

Ternyata WD masib herads dalam rangs s~ 5@, wmaka U
dapat digunakan untul perhitungan splanjutnyl.
Perhitungan Aliran Lewat Tube

Fluida dingin lewat tube (aird

1. a8 40,594 in®
I INE
at L e W B

y Iy em—1

i

w Api7211 .32
~3 P — o .
. a e et o ——— :
at 2 EJ495
="y GYFELLASHIID/ T LF dam
i to =
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Bt = @,85 cp Fig 14 kKern
= @,85 . 2,42 = 2,057 1lb/ft jam

D = @,87/12 = 90,8725 ft

rt

. D . B
Ret =

B,0725 . 1199286 ,855

2,057

= 42269,47

4, Kpefisien persDindahan panas untuk air dapat

dsitentukan deengan menggunakan Fig 29 kern

119928& ,855

3600 . 62,5
= 5,33 ft/det
dari Fig 25.Kefh hi = 1290

hio = A, ID/7GD

= 1235,3 Btu/ft? OF jam

Ferhitungan Aliran Lewat Shell (nitrogen)

Filuida panas dalam shell




dimana =

Dari i in

De

in

-

Pt

It

0

D

144 pkt
= H@ in
= i 1/4 — 1 = @25 in
= 48 in
- 7 T s
LB . 0,25 48
184 . 1:28
4,000 Ft=
b HDEEL2 21
T 4,000
= 100648 ,55 1B/ft2 jam
Fa & Ty
o
95,35 + 104
. . =" ZEATAESF
A,B24 cpw, Fin 199 rern
@,024 . 2,42 = @,0581 1b/ft jam
1 174 sgquare pitch pada Fig 28 Kern
Bp99/12 = B,0825 Tt

251




?,0825% . 100640,55

?,0581

14270052
4, Dari Fig 28 kern didapat dHi= 258

5. Fada Tc = 350, 18°9F

ko= o211 Rtu/Tt jam {tabel 5 Keirn)

A 2846 Btuslb®F (Fig 3 Kern)

De 13

©,N211 B,256 . @,2472 }

ho 258 .

1l

@,B825 B,02%8 J

S4,47 Btu/fE2 O Gan

L[}

6. Koetfasien prerpipdandn, ponas KeseinrFufian pafa ksadaan

bBergin,

82 |

hio . ho 1AEG . 3 , SRAT%
bic = = o
hio + ho 1035,3 + BZ 343



7« Dirft faktor (faktor pengotor?

253

Uc . UD 51,48 . 48,51
Rd . e e S ey - S R
Uc + UR 51,48 + 48,41
= By BB ARt b O anA it
Dimana Rd,min uwntuk gas_.—.ait cocler adalah

é.684 jam T

e

O /Bty

Pressur Drop

1. Untuk aliran lewat tube

Re, b = 4226947
E = @,00018% Fig 26 Kern
f . GEE . L n
Apt =
s,22 . 18t% . p . s . et
A,00B1i85 (1179286.055)% |, 16, 2
5,22 . 1&*¢ uv.0/25 . 4

2925 pal

4 . n v2
aBp = .
= 2 gcC
4 . 2 (5,33)<
- - = G, TP F,GJ_
i ? - 2.9
4FT = Apt +Ap
= 2,25 + F,53 = 5,78 psi
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2. Untuk alirean lswat shell

Re,s = 142906,5

f = @,8a129 Fig 29 Kern
Ds = &B/12 = 5 Tt
i2- 5 L 12 . 14
N+l | S = — =
B 48
P . Mw J1,64 . 14,7 . 144 |, 2B
lgia § —— "=
: 1545 . Ta 1345 (159,62 + 44£0)
= 1,255
rgas 1,956
= . D rm—— = W,@:‘-l;’i
rair 62,5

f . Bs° . Ds . N+1

Bps =
5,22 . 121@ | p= . = . et

0,00129 (100640,.55)< . 5 . 4

5,22 . 100 o 0,0825 | @,9317

Dilihat dari pressur drop dgan Rd  heat excanger (arr
cooler) vyang direncanakan sudah memenuhi, dimana pada
shell terjadi penurunan tekanan 1,94 psi, sedangkan yang
dibolehkan untuk gas adalah 2 psi. Penurunan tekanan
vang terjadi 'pada tube adalah 9,78 psi, penurunan

tekanan vang dibolehkan untuk liquid adalah 1@ psi.
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C.8. E - 411 HEAT EXCANGER PADA UTILITAS
E - 411 yaitu Pxcanger (pemanas} udara yang keluar

dari canlei B dengan tekanan 32,85 bar (31,64 atm). Laju
=1ir nitrogen (fluida panas) adalah 182763,24% kag/iam
(4Q27922,50 lk/jam) dan laju alir pendingin 182748,245
kg/iam (4@2923,5@ 1b/jam) dengan temperatur masuk 4@°C
(1@4°F dan temperatur keluar -53°C (—-117,48°9¢).

Sedangkan temperatur pendingin yang masuk 77835°K

320,179 dan femperatur keluar E@E,EEDN (*?4,27DF3

beban panas [ = 2332396% Ky #9am 22392423 db/fjam) .

T, = 104°F

T = =117 ,49F

b3
il

AB 29235458 1b/3am
£y = —32@,17°F

£, = -94,279F

(] =L ARG L8 1B/ am
0 = I219FAS B¥LL3a6
d+ - = > N

= - 1174 Sl -3T0peT TR OG0T 7OF

= 104 - (-94,27) = 198,27°F

Atc - Ath
AT .LMTD
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7 -
= . ! ~ T\l
~ ~ 7
.‘_.f\'j‘r_ v ! I
1 — —_—

196,27

Ty = T B8 = (=11 )
K = o - —— e

t2 - £, —Qq‘:_‘:;‘_ — =20 .17)

tz = Ll '?"-‘J * :..'7 - i '*-.32&‘} " 4 e F
§ = 2 = mc -t =3 .
Toh= & L@aws piemep 1 7)

Dari Fig 18 Kern untuk 1 lewatan dalam shell gean 2 ataw

lebih lewatran dalam tube didapat fakior koreksi Ft

.
- T

b,77 dapat digunakan edchanuger 1 - Z sabhangga 75:0MiD =

3,72 . 200,71 5 154,58,

arai tabel 8 =4 TR EY
-
asumsl ) . BT W 2
Tuas S mia -
- el TS "'. 4 [} - b i = L H L= F
/!
r A
1




) tabel | FEXITY GAngan MERGNUNREan tube L in. O
¢ 3 dapat ID = 9,87 in flow area tube a't =0,594
in“ luas permukaan per ft panjang a = 2,24618 4 ranjang
16 ft.
A F8IZ 46
Nt = = ST
@ pels L S e
= 1428 ,44
Dari tabel 11 - = Ferry didapat Nt = 1&724 2 pass o in

OD 1 1/4 square pitch ID shell 48 in. kKoreksi terhadap A

denggan jumlah tuhe N+t = 1624,

Aharu e B SN . Bl

1624 . B,2618 . 16

= &B0Z,61 2
aQ
uD
A . 7%
<2192423
4802, 61 %, 154,854
= 21,10 Btu/ P88, °F jam

Ternyata UD masikh berada dalam range 2

dapat digunakan untuk parhitungan selanjutnya.

Ferhitungan Aliran Lewat Tube




=

4'

1624 , 3,594 B
= = F,34 ft=
144 , 2
w 4029235, 50
G+ - =
at 3,34
= 126635,77 1b/Fft2 jam
D . Gt
Re,t =
p
= it
2 2
=—~207¢22"F
= 8,815 ep Fighiis Kern
= @,0135%, 2, 42, V04O AN | LT E ] am
D = B,87/12 =@,n725 ft
1204638,77 « B,Q728
Re,t =
@,0=14
= 278538.004
dari Fig 24 Kern JH = 8570




pada tc = -207,22°F
K = ©0,08801 Btu/ft~ jam

= @,24 Btu/1bYF

n

hif =&5Ih « — 1

61,72 Btu/ft< ©F jam

FPerhitungan Alaran Lewalt Shell

ID . C° « B

=g = ————————————— . —

139 . Pt

dimana

IN =950 1n

|
|

Lk}
|
by

-

r.'

S

Pt = 1,25 in

ah =

]
-t
~
o
=h
r’-

| 341

259




(1

[#1]

137446 ,26 1b/Ft2 jam

be . us
Re,s =
4]
_ Tp + Ty 104+ (=117,4)
T = —— . —
= __& 70F
o= 06,8162 cp Fig 18 Kern 7

= @,0162, . 2,42 = ©,4392 lb/ft jam

D = @,99/12 = @,@#825 +t

1B7846,26 . B, 0825
Re,ti=

@,0392

R261IL T L

dari Fig 28 Kerm JH. = 30@

~&,7°F

pE |
]
a
o
rt
(il

Il

k @,a1Z78 Btu/ftz jam

i

c = 8,25 Btu/lb°F
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= 1/3
k c . it
hi = Jdh .
D k
- 1J/E’-

@,8130 @,25 . 9,8392

= 322 .
a,0825 @,81x0

= 43,06 Btu/ft? 9 jam

261

6. Koefisien perpindahan panas keseluruhan pada keadaan

hersih.

hio . ho
P e E——
hio + ho

53,65 . 43,06

93,69 + 43,06

i

27,89 Btu/ft< °F jam

7. Dirft faktor (faktor pengotor)

e = UD
Rd i B T
U St

Dimana Rd.min uwuntuk

2 Og/ptu.

Fressur Drop
1. Aliran lewat tube
Re,t = Z78538,004

f = @,00012

oas exchanger

23.89 -.21.18

<5, 89 “SEEIEl

0,@05% sam Ft= “F/Btu

i

adalah @.004

Fig 26 Kern

Janm




Fadsa

Ap

tekarnar

t

Ai. 64 atm (s = A,031%;
o |
f . Bt© IS = 7
5,22 . 1'® . p . s . at

I

@,00@12 (120435,77)° .« 16 . 2

1812 | B,8725 . 2,0313

=22

@.2018 (Fig 27 Ke-n)

2. a313
B.27 psi

- 8,47 + 0,23

B,/ psia

12 . L 12 & 16

1
oY

262
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Ds = b e = B
= T
- -4 -
Lpt = e
D .:_-_ .le':iJ“ e s S = 3t

By DD LD b A BT L Ll g b w2

5,22 2019 . B.0825 . @.B313F o 4

Dilihat dari gressur drop dan Rd heat uschanger @ vyang
direncanakan sudah memenuhl, dimana padza shell | terijadi
penurunan | tekanan 1.8 psi; Sedsnakan vanug teriadi | pada
tube adalah 2,7 psi. Faouritnan itekanan yang dibolehkan

untuk gas adalah 2 psi.

C.9. PERHITUNGAN POMPA UTILITAS PADA INTER COOLER,

COOLER A (E -212 A) DAN COCOLER B (E - 212 B)

Fungsi 1 Memopa cir dari—Pex PEnsipu = mesubl s dnter

cooldr, caglel | e e g Fan Jtoaoler B
(E = 2150987 solb  fMpeEst pend= ol .

Sitat—-sitat fisis dari air pace 1 alm 2dsalan sehbagai
berikut

[ ad o SO - § 3 4,-?-

ialr. — Ly !b/f.

Viskositas = 1 ©p

Asumsi tinggl suction = 5@ ft




Laju alir massa = Massa inter cogler + masss coolsr i

= X129 ,76% + 3BB1356.358B + 348%975,19
= PR Rl %
= 1@12428 .32 kg/iam

IW1Z2820, 532 . 2,205

¥
i

Laju alir volume = . = 9 9o ft /det

= H402, 09 gpm

Diameter optimum pipa &

D opt = 2,9 gf@:45 | rﬁ,lﬁ

-

- 1
[ 4

- e - i . ] —--:F- 3
BRI  TH) R e L S

{ L9
4
= 291,03 in® = 2,02 ft+~°

v = gf/A

it

Pa2/2,82 = 4,91 ft/det
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Cek bilangan Reynold :

NRe =
|k
8.91 ., £2.,5 ., 19.25

12 i . b 72 . 129

FPanjang pipa = 328,1 ft
Dipzezng 7 buah elbow 9@° = 7 32/12) . 19,25
= 359,37 ¥t

2 bush gate valve = Le = 2 .13 (19,25/12)

= 41,78 ft

Sa9yos . 328, 10 =41, 74

729,14

-4

vl Fig Z-19 Banthero didapat T = ¢4

Total Triksi paday plpagsdsasEi
-2 £ |
. - ] - —
ac . W

2. 0,085 . (4,91)2 . 729,14

32,2 .« (19:25/712)
= 3,40 ft 1bf/1lbm-
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Day persam:  Rernecoul 1

a4 AVY  Alg
- bo— t — + ZF = —wf
2qc ac
Ai,‘| = B (karena tekanan sama)
tﬁV:/?cc = 0@ (pipa sama besar)
persamaan menjadi :
wi = A7 + ZF
= 5@ ¢ J.408 = S%.40 ft
gl (=) f
BHp = :
550
9,720 3I3;40 62,8
BHp =
550
= 79,24 np
C.18. PERHITUNGAN FOMPA UTILITAS FADAa CO0OLER A
(E -212 A) DAN COCLER B (E - 212 B)

Fungsi Memmopea Lo dari bak penampung masuk ke cooled
A (E 212 A), dan cooler (E 212 ®j;
sebagai media pendingin.

Sifat-sifat fisis dJdari air pada 1 ats adalah sebagsl

berikut




; = £2.5 1bh/*
Viskozsitas = | op
Asumsi Inggt sa.chio '

= L3164 %

jmn) flog=" -

Laju a viz LLune ST U 2=
= . SR [RNE T

It

VATl = | =T2]

Diameter optimum pipa &

e = SN i
e U Tt

B
il
&

2

o
i1}
r

R <y
e 5

Fr2




NRe _—Jps—

1,58 = 4,86 =
D

t } ~ = =
4 .80 LD LLE b
12 { L.,72 @

= 1B80709,79

FPanidang.pipa e ) —
J g PLi

Dipasang 7 buah &lbow oa"

2 buah gate valve = Le =

L. = 468 i

Dari Fio 2-10 Banechero didapat f

]

& . 3212 T 28,75

i

4666 ft

13 (Z28;75/12)

N

L2 80 Tt

000 = &2,30 = 827 %0

6, LORS

Total friksi pada pipaadalah ¢

= - T v= . L
F = o
gc . D
¥2,2 . (28,75/12)

2.25 ft 1bf/1bm
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Dari persamaan Berneoulli :

A  ave g

— + IF = —wf

~

{ £gc gc

2 (karena tekanan sams)

>N
—

"
=1

il

3

y
N

3
In]
n
i

@ {(pipa sama besar )

persamaan menjadi

-wf = AZ + ZF
= 50 + 2,25 = 52,25 ft

g'f i (T g {

BHp =
S50

21,83 . 52,25 . 42,5

aba@

= 142,02 hp

C.11. PERHITUNGAN FOMPA UTILITAS

Fungsi : Memompa air darli sungaa kedalam bak penampung

air sungai.

SBifat—-sifat fisis dari air pada 1 atm adalah sebagai
berikut :
[air = 62,5 1h/Ft=

Viskositas = 1 cp
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Asumsi tingai stuction = 5S4 ft (7Z)

Laju alir massa = 15569,737%94 m=/hari

15569737 ,94 . 2,205

BLAGE

= 397,353 lb/det

Laju alir velume 297,353
= —— = 4,358 ft-/det
&2 40
= 6,388 . 7,48 . 60

= 2883,31 gapm

Diameter optimum pipa :

D opt = 3,9 gfm’qb - rm,13

= 3,9 . (6,358;0495 | (52,5)9:13

= 15,35 in

0 = 18,25 in  (sch @)
o /4w D2

= 182,654 in? = 1,268 ft<
v = gt/A
= 4,358/1,268 = 5,012 ft/det
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Cek bilangan Reynold :

NRe T I e i

Eumj.z - b.":’b " lfl,;l;)

P, TRD W 7 ORI .
= 592451 ,48

Panjang pips = 144 Tt

Dipasang 3 |buah elbow 228° = = . (3Z2/12) ., 15,25

= 122 ft
2 buah gate vaive = Le = 2 .13 (15,23/12)
= J3.042 L

L = 164 + 122 + 33,042
= 319,84 11

Dari Fig 2Z-10 Banchéro didapat f = 8,005

Total friksi padaypipasadaiabh @

: L] - v‘.- - L
= =
ac )
2. 0,085 . (5,012)¢ . 319,64
32,2 . (15,25/12)
= 1,96 ft 1bf/1bm
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Dari persamaan Berneoulli :

Al AV Az

—_— + EF = —wf

— o

r 2gc ac

]

B (karena tekanan =sama}

al’|

AV</2ac

il

& (pipa sama besar;

persamaan menjadi

-wf =&7 + EF

CI'f — | R |
BHp =
5@
6,358 . 39,96 . 62.5
BHp =

C.12. PERHITUNGAN POMPA SANITASI
Fungsi : Memompa air dawd bak penampurg untuk sanitasi

Sifat-sifat fisis dari air pada 1 atm adalah sebagai

herikut =

fair = 62,5 1b/ft”

Viskositas = 1 cp

Asumsi tinggi suction = 23 ft (771)
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Laju alir massa = 7200kg/jam

26108

= 4,41 1b/det

Laju alir volume 4,41
= — = 0,87 ft
62,8

= Q2,87 . 7,48 . 6@
= 31,487 gpm

Diameter optimum pipa :

D apt = 3,9 gfm!45 | FE,lE

= 3,9 . (0,07)0:9% | (g2,5;@:13

= 2,082 in
) = 2,867 in (sch &4@)
A = 1/4 w D°
it [é,@b?!z
4
= 3,35 in€ = 2.8z Fre
Vv = af/A

07|

= @A.07/8,82 = 3,50 Fft/det
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Cek bilanmgan Reynold :

3,80 . 62,5 . 24067

2.t . 6,72 . 1074

= S56070,964

Fanjang pipa = hLGe,2 Tt
Dinassana 24 buah elbow 96°% =24 . (32/12) . 2,067

2 buah gate valve = Le = 2 .i3 (2,88687/12}

i

4,87 ft

L = 132 + 656,2 . 4,47

= 763 ft

Dari Fig 2-184 san~hero didepat T = @,886%5

Total friksi pada pape adaish ¢

2, B,0065 . (3,50)° . 743

2:2 . (2,067/12)

i

= 21,91 ft 1lbf/lbm




Friksi karena kontraksi:

= 0,895 ft 1bf/lbm
EF = 21,91 + @,09%
= 22,00 ft 1b¥/1bm

Dari persamaan Bernecoculli :

Al AvZ Ailag

- + + +HE T = —uf
[ 2gc gc
ar! [ = @ (karena tekanan sama)

percsamaan menijiadi @

—wif =A7 + .ZF % BQVZJZQC}
=eed Pl A+ Baa T
= 45,1902 Tt kbhf/dbm

gf - (=wf) . ;
BHp =

DEd

@B,87 . 45,1902 . 62,0

BHp
bl

H

2,3 hp

275




C.13. BAK FENAMPUNGAN AIR SUNGAI (RESERVOIR)

Fungsi : Menampung =ir sungai dan mengendapkan partikepl-

par-tikel dan air berasal dari sungai.

Kapasitas ¢ 18569,73794 mo/hari
Volume bak s 8% %

Waktu thgaal /& hari

4%

il

155469,73794 . 1/6

Volume air

i

-
2594 ,9563 m>

Direrncanakan menggunakan 2 buah bak 3

2594 9563
Volume Bak = = _ = = 42074780
2
1297 ,4782
= = 1524.44 m-
0,85

Spesifikasi bak,

f
[
o
3

- FAapjiang =

e==liar = 1l w

L}

Tinggi

C.14. BAK PENAMPUNGAN AIR COOLER (RESERVOIR)

Fungsi: menampung air untuk kebutuhan fluida pendingin

pada coaler.




Fapasitas

Volume bak = 85 %

Wakty tnggal = 1 jam

= 3240112,87 kg/jam

Volume air = 3240,112 m S/jam . 1 jam

= 3280,112 m°

DRDirencanakan mengaounakan 2 buakh bak j

240,112 3
Volums bak = —————— = 1420 m“
¢ £ .
i O -
= . =1986 @~

Spesifikasi bak,

- Fanjana

= Labalr

Lngal

1984

277
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PERHITUNGAN ANALISA EKONOM1

D.1. FERHITUNGAN HARGA ALAT

Ferfdtungen heaerga alet herdasarkan harga pada
tabun 1979 @

1. Penyaring udara

Dara tabel 25-49, Ferry, 5 ed, untuk kapasitas
1p4 ftjfmenit = % 7000, faktcr exponen = B.66 untuk

Ltapasitas 1000 ftzmeﬂlt

]
0

Harga

& 7020

i

$ 1531,4
untuk 44 unit,

Harga = 44 x $ 1531,4

il

$ 6738B1,.6

2. Kompressor udara

Dari gambar 13-358, FPetters, untuk kapasitas




| _—

300 f3/menit harga = ¢ 34500, faktor eksponen @,69

untuk kapasitas 45.000 ft>/menit

279

l" e
Qy
Harga = C
G2
- 2,69
4%5.000
= % 7000
IR

= % 1094767 ,923

untuk I unit,

harga = 3 u 1094767 ,923

= % 3284200

Alat pendingin udara (cooler)

Dari gambar 14-15, petters di dapat :

A .

Intercooler dengan heat tranpers area
(A) = 700 ft°

harga = $ 36200

Cooler (A) dengan area, (A) = 3300 ft*
harga = % 40,000 .
Cooler (B) dengan area, (A) = 5200 ft<

harga = $ 3B.200
Refrigerator (A) dengan area (A) = 1600 ft2

harga = % 15.000
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e. Refrigerator (B) dengan area (A) = 1500 fte

harga = % 14.400

Heat Exchanger
Dari gambar 14 - 15, Fetters, untuk area
(A) = 1100 ft°

harga = % 12.000

Reboiler dan kondensor

Dari gambar 14-146, Fetters, untuk area (A)
reboiler = 14@ ft<

harga = % 5.400@

untuk area kondensor (A) = 3717,@%5 fre

harga = % 33.300

Heat exchanger untuk utilitas

Dari gambar 14 - 15, Fetters. untuk area,

(A) 5983,46 ft2

harga = $ 49,000

a. Cooler E-411 A dengan area (A) = 46346,94 ft2
harga = % Z5.000

b. Cooler E-411 B dengan area (A) = 6£599,58 ft2

harga = % 53.00@

Menara
a#. Rektifier
Dari gambar 15-28, Petters., untuk diameter

26 in, tray spacing 30 in
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harga per tray = $ 3,100

I

untuk 12 tray, harga iz » ¢ 3.108

$ 37.200

i

b. Stripper
Dari gambar 15-28, Petters, untuk diameter
120 in tray spacing 28 in

harga per tray = % 4.000

untuk 34 tray, harga 36 x %4.000

¢ 144,640

c. Molecular sieve
Dari gambar 185-2B,FPetters., untuk diamnetsr 96 in
harga/s/fTt tinggi = % 2.00Q

untukk tinggi 6,36 ft, harga = 6,346 ¥ & 2.000

= % 12.72¢
8. Tangki penyimpan
a. langki penvimpan nitroggen

Dari gambar 13-6@,Petters. untuk kapasitas

=

14.662 m~ = (3B73004 gallon)
harga = $ 333.00@0
L. Tangki penvimpan okeigen
Dari gambar 13-40,Petters, untuk kapasitas
1.35328.0080 gallon

harga = $ 14@.000




S

9.

168.

1.

12-

2382

Pompa
Dari gambar 13-40,Fetters untuk kapasitas 32 gpm
harga = $ B&O

untuk 4 unit, harga = $ 4 3 $860 = % IZ.440

Kompressor utilitas

Dari gambar 13-49, Petter, untuk kapasitas
67.200 t£°/menit

harga = & 17.000

untuk 2 unit, harga = 2 % %$17.000 = % 34.000

Expansion turbin
Dari gambar 13-80,Fetter, untuk BHF = &4£.365%,81 Hp
Kapasitas 5.034,47 m>/jam atau 3.200 ft-/menit

harga = ¢ 180.0a0

Fompa utilitas
Dari gambar 13-48,Fetter, untuk kapasitas :
= Untuk cooleer proses kapasitas =4.458 gpm
harga = $ 4,150
untuk 2 'buahsyfarga = 2 ® $.4.186 0= $ 8,302
= Untuk cooler utilitas kapasitas = 9.8280 gpm

harga = $ 7.200

i

untur 2 buah, harga = 2 u 7.2086 = 4% 14 4060
= Untuk pompa sanitasi kapasitas = 21,47 gpm

& 670

il

harga

untuk 2 buah, harga = 2 2 % 6980 = $ 1.400
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-"".’ —
Total harga alat pada tahun 1979 = % 4.582.818.@074 untul
mengkonversikan ke harga sekarang (1998), maka di
kalikan dengan perbandingan indeks harga sekarang

terhadap indeks haraoa tabhun 1979,

indeks harga 1998

harga sekarang = harga tahun 1979 x
indeks harga 1979

Daftar indeks harga (Chemical Engineering)

tahun indeks
1977 505,4
1978 be T : -5 T
1979 599 .4
1980 658, 6
1981 7Z1I05
1982 ‘ 745, 6
1983 760,8
1984 78,4
1985 789,6
1986 797 .6
1987 813,6
1988 8u2,.0
1989 895,1
1990 F15,1
1991 PIA.4
1992 9431
1993 964 ,2

Dengan extrapolasi didapat harga indeks pada tahun 1998
adalah 1071,08
1071.,08

harga sekarang 1998 = 4.582.818,0874 x
599,.4

$ B8.189.130,435

Rp 18.835.000.000




D.2. PERHITUNGAN CAFPITAL INVESTMENT

Capital investment dihitung atas dasar harga alat
sesuai dengan tabel 17 (Petters & Timmerhaus, 1979)

Pefhitungan adalah sebagai berikut :

A. Biaya langsung

1. Harga peralatan., E = Rp 18.835.000.000
2. Pemasangan alat, 47% E = 8.852.450.,000
3. Instrumentasi, 18% E = 2.390.300. 000
4. Perpipaan, bb4L E = 12.431.100.000

L}

9. Instalasi listrik, 11%Z E 2.071.850.000
&. Bangunan, 18% E = J.370.7200.000

1.883%.500.000

7. Yart inprovment, 1Q% E
8. Service fasility, 704X E = 13.184.500.000

9. Tanah, 6% E = 1.1530.100.000

Total biaya langsung Rp &5.149.100.000

B. Biaya tidak langsung

1. Rekayasa/Supervisi, 323% E = Rp 6.215.550.000

2. Construction expense,4l1% E = 7.722.350.000 .
Total Cost = Rp 79.107.000.000
C. Contraktor Fee, 21% E 3.985.350. 000
D. Contingency, 42% E 7.910.700.000

Fixed Capital Investment (FCI)
(A+RB+C+D) = Rp 90.972.050.000

E. Working Capital, B&%Z E = 16.178.100.000

Tptal Capital Investment (TCI)= Rp 107.171.150.000
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ntasi-  in direncanakan dengan 40% biaya

modal pinjaman dengan mass konstruksi s
tahun. Ehany sl £B% dari inventasi Lotal likeluarkan
B = > i = =Y konstruksi Tshurn —1) dan 4@v el Bt

di ke luark anpeadastahunsledusskontruksistlabunaGgs

Investasi tahun pertama kontruksi (tahun -1)

Investas pada tahun =1 adalah &49% dari total capital
1" -

B, @7, 74, 152 203

= B edes@ig 78 08

Modal sendiri $0%gdariwtotal capital investiment z
= @A.4 »pdB7.171.150@. 000

= Rp 42.B6E8.4A0.000

Finjaman = & .3482.6850. 8008 — &2.6&683.46860 000

Rp 74 1424.230.002

= fip &7.517.824.500
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Inventasi pada akhir masa kontruksi

FPada akhir masa kontruksi (tahun @) dikeluarkan biaya

sebesar 1

@,4 . TCI

@,4 x 107.171.150.000

Rp 42.868.4560.000 (semua pinj)aman)

Total pinjamaﬁ pada akhir masa kontruksi adalah :
= 1,15 (42.868.460.000 + 21.434.270.000 + 3.215.134.500)

= Rp 77.645.498.210

Total inventasi pada akhir masa kontruksi adalah

H

total modal sendiri + total modal pinjaman

42.868.460.000 + 77.645.498.210

= Rp 120.513.958.200

D.3. FPERHITUNGAN BIAYA PRODUKSI/BIAYA (OPERASI)

A. Manufacturing cost
1. Biaya produksi langsung pertahun
a. Bahan baku = Rp @ ( tidak dibeli
b. Gaji karyawan = Rp 45.300.000 x 12

= Rp §943.600.000

c. Utilitas = 2% » total product cost
(TFC)
= @,02 TPC
d. Ferawatan = &% w Fixed Capital
Investmen
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= @,84 20 .973.650 . 202@

= 5 458.383.002
tenaga

A e iinn
il A Diaya

kerja
= @,2 % 543.£002.200
= Rp 100.720.000

f. Biaya oper=cing =g TRO
sLPRIY =0, & TFC

i Fotent & Roval : = &% dari TFPC

= @,B8&6 THLU
stal L produked |lanasung == Hida 705000 4 B,2% TPC
« Fennellhaas s tetap

umur pabrik 15 tahun dan harga

™

epFEsLaAS)l =

bh. Fajak tanah

Digaunakan mebtoade aris

dan

lurus denaan asumsi

akhir = Rp @

R )

umur pabirdk

B _.275.952 .02

&. 066,870,002

bangunan adalah @

2,24 . FCI
@,04 x 90.973.050.000

Rp 3.638.722.000
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c. biaya asuransi adalah :

= @,81L % FV.973,959.000
= Rp 789.720.5a0
fotal pengeluaran tetap (a + b+ )

= Rp 10.613.522. 500

XZ. Overhead cost per tahun adaiah

= 5% « TPC = @,00 TRC
Biava manufectie-in = piava ceoiksi dangsuie o biayva tetap & overhed cosi

MC = Gl d@C79=000 + A, 23TPC + 1@ A1 58220800 .t @ , B5TFC

it

16.724 ;225,500 + 0,28 TFC

EBE. General Expanses

i

L. Biava administrasi 4% dari TFC

B,mg T

s idistribusi dan pendualan. stiaiab

*
i 4
[P
n
i

N e WO R
= {,J’mf'. e

Z+ Biaya riset dan pengembangan adalah

il

2% dari TFC

]

@,02 TFC




4. Financing (intersest) adalabh

= @,05 x 187.171.150.000
= Rp 5.358.557.500

et

lotal qeneral expanses = 1 + 2 + 3

11 §283.610

5=

mi bl

D.4. HARGA FPENJUALAN

produksi adalah @

Frgoikesel aksisn = 5 % Z4 ¢ 8P . w 1860

A7 B LA Ky

Berdasarkan harga pengualan dara FT  aneka

untulk masing—-masing harga adalah @

i

- Harga oksigen cair Rp 900/kg

- Harga nitrogen cair = Rp 620@0/kg

= 5,358.557.508 + @.11 TFC

289

Total Froduct Cost (TFD) = manufacturing cost + general expanses

TPE = 14.724R8228.500 + 8,28TPC + 5.358.557.500 + @,1LTPC

Produksi pada kapasitaes 108, yaitu 9 Ton oksigen

21 per jam dengan operasiy 300 hari per tabun, Jumlah
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Dari data tersebut. dapat O perkirakan hahwa harga

jual dari pksigen dipabrik adalah Rp 758 dan nitrogen

450 per kg.
Hasil penjualan per tahun pada kapasitas piroduksi 1028%

- Oksigen = I6.000.000 x Rp 75@

Rp 27 .020.200.000

—- Nitrogen = 94.570.200 ¥ Rp 4590

a4.5%20.6000

#

£3]
'.3

o

Hasil penjualap toctali per +athun adalah ¢
= 2V 000.003.000 * L2 58Le 590 .028

- Rp &%.554.594.062

Fixeod™Lost = wiverhesd cost geeral edpansss | pepgluaran totap
= ©,@85 FC =0,358.557.048 @11 TP A 1G. 513, H22. 502

= 15.972.08@.008 + V.16 TFC

i 315.972.082. 720 Zais T8, 2015200 . L18)
- L.:I: 2} 7 ~ & = =8 Y
lar 1&t Cost = | R -] O S i Ry

3 e 2 oy e o 2 5 g
T, N1 SRR NG b o F LA ZH D TV

Fixwed Cost
REF = . leax

Sales Frice — variabel cost

21.764,285,350
= : .10 = T9,48 %

69,556, 590,000 ~ 14.436.998.23
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D.5. PERHITUNGAN CASH FLOW

Untuk perhitunarn cash fleow digunasban romils—o mus
sebagai berikut ¢
1. Laba kotor =hasil penjualan - biaya operacsi
2. Pajak = 397 dari laba kotor

2. Laba bersih = laba kotor - pajak

4. Bunga pinjaman = total cinjaman Ll — n) = ©,15
3. Fengembalizn pinjeman direncansakan 18
bunga pinjaman L34 per tanun.
Fengembalian opdndaman  Lalik
talhun  ken Lokl pdiuenes 3 " i R T
Lo Gash flow = gr 3
7» Netibrcas) L T o . =11 Wy s amah
aurted o i B TGl o+ B dBs "

{ » 1R =R o el R U] R Bah (] - RE
auil perhiltufgesriSsElsrts fe8el 5ot 4398 Eihel 4D, nh2

D.b6. FPERHITUNGAN IRR dan % ROI

Untuk perhitungan intarst rate of return (1RR)

W

pada tiap tahun untuk berbagai harga inplasi dap

dilihat pada tabel D, yaitu dengan persamaan @

cash flow
Present Value =

(L + i)"
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dimana i = inplasi

mo= tanun

Haraga 1 didapat dengan cara coba-coba, yaitu apabila
total prosent valuse sudah sama dengan investasi, maka i
vang dicnba dianggap benar (ratio present value dan

investasi = 1).

Dari hasil coba—coba didapat i = @,20297428 maka,

IR adsizah 26,293408%.

cash Tlow
/A =] = s LY N R Y N ¥ CTARC
snvestasi

= - ® 180%

Fay Out Tima = % RAOI ¥ umur pabreiil:

23,02 % x 15 tabhan

— ne

SR S S U B T

= 44 tahun
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Interest Rate of Return atau dasar Cash Flow

Tabel. D.
- B FRESENT VALUE
Tahun Cash Flow e = T . 1
1= B,20308 I 1 = 0,20293400
1 21.241.534.410 17.656.255.200 17.458.103.402
2 24,497 .676.780 14,923,080, 200 16.926. 622100
3 27.745.819.150 15.934.399,100 15.939.405 . 500
4 27.745.819.150 12.244.891.400 13.250.438. 000
5 27.745.819.15@ 11.089.335.700 11.015.099.200
b 27 .745.819.15 QudSi, 111,102 9.156.860. 000
7 27.745.919.15@ 7.606.529 . 300 3 104,00
e 27.745.819. 150 6. 322. 655 . 600 4.327.94B8. 220 !
9 27.745.819. 150 5.255.474 ., 900 5 260.428. 199 |
10 | 27.745.819. 150 4.3468,422.900 4.382.997. 000
11 27.745.819.150 T.6321.09%, 100 T 4TE a0 |
i B . = SRR v L .2?6__-."‘;@.
i2 27-745,8.{‘?-158 i 2.B18. 214 S8 1. 000 m= -~ j
13 27 5 o =fl S +O-% - 087. 500
7.745.817 .15 288 . 751 B 515 4 ' 7 {
12 & _ 2 781466 =.312.197. 500!
1 27.745.819.1 54 ) : =r !
L 1s 27.745.319.15a 1= s B IO IR 288 371, s |
_ 1 319, | 27322 357.900. . 11,738.05 . spg)
Total _— T TN T Y
i e TGE . FS 12430 ) JRREee o
I | Rv= ZuTI8E Cb I--“:m!

.”“;J_ii"’%aﬁﬂaa

DR -

i

——

e

=




