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INTISARI

Alil asetat digunakan sebagai bahan baku dalam industri pembuatan alil
alkohol dan berbagai industri lainnya. Produksi alil asetat di Indonesia saat ini
masih diimpor dari berbagai negara di dunia. Proses pembuatan alil asetat
dilakukan melalui reaksi fase gas propilen dan asam asetat dalam reaktor tipe
fixed-bed reactor pada suhu 160 °C dan tekanan 4,75 atm dengan menggunakan
katalis Palladium (Pd). Produk gas keluar reaktor diumpankan ke kolom flash
drum untuk memisahkan propilen dan udara sisa reaksi sedangkan alil asetat dan
air kemudian diumpankan ke kolom distilasi untuk dimurnikan. Hasil akhir
diperoleh untuk produk alil asetat dengan kemurnian 99 %.

Pabrik direncanakan didirikan di Kawasan Industri Bontang Propinsi
Kalimantan Timur dengan luas tanah *1,82 Hektar dengan kapasitas produksi
pabrik dirancang 7.500 ton/tahun, membutuhkan bahan baku propilen 3,24 ribu
ton/tahun dan asam asetat 4,62 ribu ton/tahun. Utilitas berupa air 163.2 ribu
m>/tahun diperoleh dari anak Sungai Mahakam, listrik 151 Kw diperoleh dari
Perusahaan Listrik Negara dan bahan bakar jenis diesel oil sebesar 330 m*/tahun.
Bentuk perusahaan adalah Perseroan Terbatas (PT) dengan sistem garis dan staf,
membutuhkan tenaga kerja sebanyak 197 orang yang didasarkan pada kebutuhan
manajemen perusahaan dan unit-unit produksi yang ada di dalam pabrik
berdasarkan volume pekerjaan.

Berdasarkan perhitungan evaluasi ekonomi untuk pendirian pabrik alil
asetat ini dibutuhkan Total Modal Investasi sebesar Rp. 100,53 Milyar
(US$ 10,05 Juta) yang terdiri dari Modal Tetap sebesar Rp. 85,45 Milyar
(US$ 8,54 Juta) dan Modal Kerja sebesar Rp. 15,08 Milyar (US$ 1,51). Modal
investasi pabrik terdiri dari 40% modal sendiri dan 60% modal pinjaman dari
Bank swasta dengan suku bunga pinjaman 15% pertahun. Manufacturing cost Rp.
201,46 Milyar dan pengeluaran umum Rp. 41,62 Milyar. Harga jual produksi
untuk kapasitas penuh Rp. 306,75 Milyar pertahun, dengan keuntungan sebelum
dan sesudah pajak berturut-turut Rp. 45,38 Milyar pertahun dan Rp. 29,5 Milyar
pertahun. Profitabilitas meliputi Rate of Investment (ROI) sebelum dan sesudah
pajak berturut-turut sebesar 45,14% dan 29,34%, Pay Out Time (POT) sebelum
dan sesudah pajak 1.6 tahun dan 2.3 tahun dan Break Event Point (BEP) sebesar
40,35%, Shut Down Point (SDP) sebesar 25,63% dan Interest Rate of Return
(IRR) sebesar 31,37%.

Dari uraian di atas maka pabrik Alil Asetat dari Propilen dan Asam Asetat layak
untuk diteruskan ke tahap perencanaan.
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I. PENDAHULUAN

1. Latar Belakang

Semakin pesatnya era globalisasi, perkembangan teknologi informasi
sangat diperlukan dalam persaingan dunia industri, tidak terkecuali Indonesia
sebagai negara berkembang. Untuk meningkatkan pertumbuhan ekonomi di
Indonesia, proses industrialisasi merupakan salah satu pilihan yang tepat,
sebagaimana cita-cita bangsa Indonesia memasuki pasar bebas, maka produksi
dalam negeri harus ditingkatkan.

Indonesia sebagai negara berkembang, tentunya keberadaan sarana
industri yang bisa mengakses kebutuhan dunia maupun dalam negeri harus lebih
diperhatikan. Dengan perkembangan yang begitu cepat di bidang industri, maka
kebutuhan akan alil asetat baik di Indonesia maupun dunia akan meningkat. Untuk
mengatasi masalah ini, maka di Indonesia dapat didirikan pabrik alil asetat yang
digunakan sebagai bahan baku utama dalam industri pembuatan alil alkohol.
Disamping itu, alil asetat juga merupakan bahan baku utama dalam industri
intermedit pestisida, asetofenon dan dapat dipakai sebagai tiner untuk cat, enamel
dan pernis. Untuk memenuhi Kebutuhan tersebut sampai saat ini masih
didatangkan dari luar negeri seperti dari negara Jepang dan Amerika Serikat.
Disamping untuk memenuhi kebutuhan dalam  negeri  atau  mengurangi
ketergantungan terhadap negara luar, maka dengan pendirian pabrik ini akan
menyerap tenaga kerja Indonesia vang berarti dapat mengurangi laju akumulasi
pengangguran di Indonesia. Dipilihnya asam asetat dan propilen sebagai bahan

baku utama dalam pembuatan alil asetat karcna bahan baku tersebut sudah
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diproduksi di dalam negeri sehingga bisa mengefisienkan biaya pengadaan bahan

baku.

2. Tinjauan Pustaka

a. Proses Pembuatan

Reaksi kimia pembuatan alil asetat merupakan reaksi asetoksilasi pada
ikatan CH3 senyawa propilen, yaitu reaksi dimana satu atom hidrogen pada gugus
CH; ditukar dengan gugus asetat.

Menurut James G. Speight (2002 : 2.40) “Chemical And Process Design
Handbook™ secara umum proscs pembuatan alil asetat hanya terdapat satu jenis
proses yaitu melalui reaksi antara propilen dengan asam asectat. Reaksi
berlangsung dalam kondisi fase gas dengan bantuan katalisator palladium (Pd)
pada kondisi suhu 160 “C dan tckanan 70 psi (4.75 atm) serta konversi reaksi
sebesar 98%. yang dilakukan di dalam reaktor tipe fived bed reactor, dengan pipa-
pipa yang berisi katalisator. Reaksi yang terjadi dalam reaktor sebagai berikut :

CH;CH=CH; + CH3COOH + 20; — CH,=CHCH,COOCH; + H,O

Campuran gas keluar reaktor didinginkan dan dipisahkan pada flash drum.
Hasil bawah dari flash drum berupa larutan alil asetat dan campurannya kemudian
diumpankan ke kolom distilasi untuk dimurnikan. Hasil pemurnian didapatkan
produk alil asetat dengan kemurnian 99%.

b. Spesifikasi Bahan Baku dan Produk
1. Propilen
Propilen adalah hidrokarbon tak jenuh atau olefin yang paling sederhana,

tidak berwarna. merupakan gas yang mudah terbakar dengan nyala terang,




rumus struktur CH,=CHCH- dengan kemurnian sekitar 99 %.

Tabel I - 1. Sifat-sifat fisik propilen

Sifat-sifat fisik Nilai
Titik beku; °C B -175,1
Titik didih; °C -47.6
Suhu kritis; °C 92
Tekanan kritis: atm 45.6
Volume kritis; em*/grmol 181
Kompresibilitas kritis 0.275
Densitas cairan 0,612
Entalpi pembentukan fase gas (25 °C); kkal/kgmol 4880
Entapi pembentukan Gibs; kkal/kgmol 14990
Entalpi penguapan pada titik didih; kkal/kgmol 4400
Sumber  : Lampiran A. Sifat Gas dan Zat Cair; Reid. Sherwood dan Prausnitz, 1991 hal.

622-624.
Pada titik didih normal tekanan uvap dapat dihitung dengan persamaan

Antoine :

LnP =A-

C+T
dimana T = suhu (°K)

P = tekanan uap murni; mmHg

A =B = C = konstanta Antoine

(A = 15,7027, B = 1807,53 dan C = -26.15)
Nilai untuk kapasitas panas molar fase gas pada tekanan | atm diberikan
oleh persamaan : (Lampiran A. Sifat Gas dan Zat Cair; Reid, Sherwood
& Prausnitz, 1991 hal. 623)

Cp = 0,886 +56.02x 107 T - 27.71x 10°T? +5.266x 10 T*
(kkal/kgmol.’K)

Sifat-sifat kimia propilen sebagai berikut :
1. Reaksi adisi :

Propilen dapat diadisi oleh H.SO; membentuk propil sulfat.




Contoh :

CH3CH=CH, + H,SO4

2. Reaksi oksidasi :
Propilen dapat dioksidasi membentuk akrolein.
Contoh :

CH\CH“’C“; + !/zO:

2. Asam Asetat

CH3CH(OSOsH)

CH,=CHCHO + H;,

Asam asetat merupakan cairan yang tidak berwarna (colorless

liguid) dan berasa seperti asam pada umumnya, dengan rumus molekul

CH;COOH dan bobot molekul (BM) = 60 kg/kgmol. Bahan baku asam

asetat yang digunakan adalah asam asetat dengan kemurnian 96%.

Tabel I - 2. Sifat-sifat fisik asam asetat

Sifat-sifat fisik Nilai
Titik beku; °C -16,6
Titik didih; °C 118,1
Spesifik grafiti 1,049
Temperatur kritis; °K 594 .4
Tekanan kritis; atm 57,9
Volume kritis; cm3:’grmo] 171
Panas laten penguapan: kkal/kgmol 5660
Panas pembentukan pada 25 °C, kkal/kgmol

Fase gas -103,93

Sumber : Lampiran A. Sifat Gas dan Zat Cair: Rcid. Sherweod dan Praugnitz, 1991 hal,

622-624,

Data tekanan vap di atas titik didih normal dapat dihitung dengan

menggunakan persamaan Antoine, dimana suhu dinyatakan dalam °K :

(Lamp. A Sifat Gas & Zat Cair; Reid, Sherwwod & Prausnitz, 1991 hal.

624)
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dimana T = suhu (°K)
P = tekanan uap murni; mmHg
A, B, C = konstanta Antoine
(A =16,8080, B = 3405,57 dan C = -56,34)
Nilai untuk kapasitas panas fase gas pada tekanan | atm diberikan oleh
persamaan : (Lamp. A Sifat Gas & Zat Cair; Reid; Sherwood & Prausnitz, 1991
hal. 623)

Cp=1,156+60,87x10"T —41,87x10°T> +11,82x10°T*;
kkal/kgmol.°K

. Alil Asetat

Alil asetat merupakan cairan yang tidak berwarna dengan rumus
struktur CH,=CHCH,COOCH; atau CsHgO,; dan bobot molekul; BM =

100 kg/kgmol dengan kemurnian produk alil asetat yang dihasilkan adalah

99% berat.
Tabel I — 3. Sifat-sifat fisika alil asetat

Sifat-sifat fisik Nilai
Titik beku; °C =72
Titik didih; °C (tekanan 1 atm) 73
Densitas cairan; gr/cm’ 0.921
Temperatur kritis; °C 279
Tekanan kritis; atm 37
Volume kritis; cm”/grmol 320
Kompressibilitas kritis - 0,261
Panas penguapan pada titik didih °C: kkal/kgmol 7950

Sumber : Lampiran A Sifat Gas dan Zat Cair: Reid. Sherwood dan Prausnitz. 1991 hal.
631-633.
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Data tekanan uap di atas titik didih normal dapat dihitung dengan

menggunakan persamaan Antoine, dimana suhu dinyatakan dalam °K :

LnP =A- B_
C+T
dimana T = suhu ("K)
P = tekanan uap murni; mmHg

A, B, C = konstanta Antoine (A = 16,0890, B = 297494 dan

C=-58,15)

Nilai untuk kapasitas panas molar fase gas pada tekanan | atm diberikan
oleh persamaan : (Lamp. A Sifat Gas & Zat Cair; Reid; Sherwood & Prausnitz,
1991 hal. 631)

Cp=4,015+881,3x107T -33,0x10°T* -1,369x 10" T";
kkal/kgmol.’K

3. Penentuan Kapasitas Produksi

Dari data statistik perdagangan luar negeri Indonesia, “Import By
Commodity And Country of Origin” jumlah kebutuhan impor alil asetat di
Indonesia untuk setiap tahun, yaitu :

Tabel I - 4. Kebutuhan Impor Alil Asetat di Indonesia

Jumlah (kg/tahun)

Tahun ;
2000 ‘ 2.478.780
2001 : 3.025.323
2002 3.996.731
2003 4.718.150
2004 4.487.766

Sumber : Biro Pusat Statistik Makassar, 2006
Dari tabel di atas terlihat, kebutuhan alil asetat mulai tahun 2000 sampai

2003 mengalami peningkatan, walaupun pada tahun 2004 kebutuhannya sedikit



mengalami  penurunan.  Dari data  tersebut  dengan  metode  ekstrapolasi
diperkirakan kebutuhan di Indonesia pada tahun 2011 sebesar 8.881.078.9
kg/tahun atau 8.881 ton/tahun. Dengan melihat pertimbangan pada beberapa
industri yang membutuhkan alil asetat sebagai bahan baku utama maupun bahan
baku pembantu seperti pabrik alil alkohol. asetopenon, industri intermedit
pestisida dan berbagai industri lainnya, persaingan dalam meraih pasar dan
pertimbangan perekonomian Indonesia pada tahun yang akan datang semakin

baik. maka ditetapkan kapasitas pabrik alil asetat sebesar 7.500 ton/tahun.
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1. URATAN PROSES

Secara umum proses pembuatan alil asetat dilakukan melalui reaksi fase
gas propilen, asam asetat dan oksigen membentuk alil asetat. Produk alil asetat
vang dihasilkan mempunyai kemurnian sebesar 99%.

Proses pembuatan alil asetat ini dapat dibagi menjadi tiga tahapan proses

yaitu :

a. Tahap Penyediaan Bahan Baku

Tahap pertama dari pembentukan alil asetat adalah penyiapan bahan baku
yang dimaksudkan untuk mempersiapkan bahan agar sesuai dengan kondisi
operasi reaktor.

Bahan baku larutan asam asetat umpan segar yang telah memenuhi syarat
baku mutu bahan baku yang disimpan pada tekanan | atm dan suhu 30 °C dalam
tangki bahan baku (T-01) dengan bantuan pompa diumpankan ke Vaporizer
(VP-01) untuk diuapkan. Uap asam asetat keluar vaporizer pada suhu 118 °C dan
tekanan | atm kemudian dilewatkan pada Compressor (CP-01) untuk dinaikkan
tekanannya sampai 4.75 atm sebelum dicampur dengan gas propilen dan udara.
Bahan baku propilen yang disimpan pada tekanan 13 atm dan suhu 30 °C terlebih
dahulu dilewatkan pada Expander Gas (EP-01) untuk diturunkan tekanannya
sampai 4,75 atm. Sedangkan untuk udara pengoksidasi terlebih dahulu dilewatkan
pada Filter Udara (FU-01) untuk menyaring udara dari debu dan kotoran-kotoran
lainnya kemudian dilewatkan pada Compressor (CP-01) untuk dinaikkan

tekanannya sampai 4,75 atm sebelum dicampur dengan asam asetat dan propilen.




Campuran gas umpan pada kondisi suhu 146 "C dan tekanan 4,75 atm kemudian
dilewatkan pada Heater | (H-01) guna menaikkan suhu gas sampai 160 "C

sebelum diumpankan ke dalam Reaktor (R-01).

b. Tahap Reaksi Pembentukan Alil Asetat
Mekanisme reaksi vang terjadi dalam reaktor sebagai berikut :
\\JQI’EC[PCH: + CH;COOH +Y:0; ——> CH,=CHCH,COOCH; + H,0
Reaksi dilakukan dalam reaktor tipe Fixed Bed Reactor pada kondisi suhu
fk(:(j"} dan tekanan 4,75 atm dengan bantuan katalis palladium (Pd). Konversi
pcm_-bcmukan alil asetat sebesar 98% dan reaksi yang terjadi bersifat eksotermis
(melepaskan panas) sehingga dibutuhkan air sebagai pendingin untuk menyerap

kelebihan panas selama reaksi pembentukan produk berlangsung yang dilewatkan

pada bagian shell reaktor reaktor.

¢. Tahap Pemurnian Produk

Produk gas keluar reaktor (R-01) pada kondisi suhu 160 °C dan tekanan
4,75 atm kemudian dilewatkan pada Expander Gas (EP-02) untuk diturunkan
tekanannya sampai | atm dan dilewatkan pada Cooler | (C-01) guna mengontrol
suhu gas sampai 40 °C sebelum diumpankan ke Flash Drum (FD-01). Flash Drum
(FD-01) digunakan untuk memisahkan udara sisa pengoksidasi dan karbon
dioksida yang terbentuk dari reaksi. Hasil pemisahan diperoleh alil asetat, air dan
asam asetal sisa reaksi ke dalam fase cair keluar produk bawah Flash Drum

(FD-01) pada kondisi suhu 35 "C dan tekanan | atm.



Alil asetat dan campurannya Keluar dari produk bawah Flash Drum
(FD-01) dengan bantuan pompa dialirkan dan dilewatkan pada Heater 11 (11-02)
guna menaikkan suhu larutan sampai 85 °C sebelum diumpankan ke Distilasi.

Hasil akhir proses pemurnian pada kolom Distilasi (D-01) didapatkan
produk alil asctat sebagai hasil atas kolom dengan kemurnian 99%. Produk alil
asetat keluar produk atas kolom pada suhu 76 °C selanjutnya dilewatkan pada
Cooler Il (C-02) untuk diturunkan suhunya sampai 30 °C sebelum ditampung
dalam Tangki Produk Alil Asctat (T-03). Sedangkan produk bawah kolom
Distilasi (D-01) yang mengandung air dan campurannya pada suhu 100 °C dengan
bantuan pompa dan dilewatkan pada Cooler III (C-03) untuk diturunkan suhunya
sampai 30 °C sebelum dialirkan ke Unit Pembuangan Limbah (UPL).

Diagram alil proses pembuatan alil asetat dapat dilihat pada gambar

berikut.
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Kapasitas Produksi

Waktu Operasi

Rate Produksi

III. NERACA MASSA

¢ 7.500 ton/tahun
. 330 hari/tahun

. 7,500 ton  Itahun  |hari . 1000 kg

x X
tahun 330hari 24 jam  Iton

: 946.9697 kg/jam

1. Neraca Massa Total

Masuk; Kg Keluar; Kg
D-01 D-01
Komponen | ympan Segar | FOOl | proquk | (Produk
(Uap) Atas) Bawah)
CsHs 405.8524 8.1250 3 -
CsHg 4,0992 8. . o
CH;COOH 5797774 L = 11,5955
H0 3,4996 - 94695 |  171.1924
0, 183,0633 | 16,6420 ~ =
N, 602,5929 |  602,5929 - -
CO, | 122978 - -
CsHsO, = — | 937.5002 9.4695
Total 1778,8848 | 6396577 | 946,9697 | 192,2574
17788848

1I-1




I. Reaktor (R-01)

2. Neraca Massa Tiap Alat

[r-2

Masuk; kg
Komponen - Keluar; ke
Propilen As. Asetat Udara
CsHg 405,8524 - - 8,1250
C3Hg 4,0992 - - -
CH3;COOH - 579.7774 - 11,5955
H.O - 3,4996 - 180,6619
(0]} - - 183,0633 16,6420
N, : - 602,5929 602,5929
CsHgO, - - - 946,9697
CO, - - - 12,2978
Total 409,9516 583,2770 785,6562 1778.8848
1778,8848
2. Flash Drum (FD-01)
Komponen Masuk; kg e _
Uap Cair
0O, 16,6420 16,6420 -
N, 602,5929 602,5929 -
CO, 12,2978 12,2978 -
C3Hs 8,1250 8,1250 -
CsHz0O, 946,9697 - 946,9697
H,O 180,6619 - 180.6619
CH;COOH 11,5955 - 11,3955
Total 1778.8848 639,6577 1139,2271
1778,8848
3. Distilasi (D-01)
Komponen Masuk; kg KCluar; be
Produk Atas Produk Bawah
CsHzO, 946,9697 937,5002 9,4695
H,O 180,6619 9,4695 71,1924
CH;COOH 11,5955 - 11,5955
946,9697 192,2574
Total 1139,2271 ;
1139,2271
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Suhu standar ;25 °C (298 °K)

Basis operasi  : | jam

IV. NERACA PANAS

Neraca Panas Tiap Alat

1. Vaporizer Asam Asetat (VP-01)

Komponen Masuk, kkal Keluar, kkal

Q CH;COOH 1430,7370 15832,9044
Q H,0 17.5067 146.9021
Q penguapan - 56546,0406
Q steam 71077,6034 -
Q Total 72525,8471 72525,8471

2. Compressor Asam Asetat (CP-01)

Komponen Masuk, kkal Keluar, kkal

Q CH;COOH 15832,9044 33407,2679
Q H,O 146,9021 289.0469
Q kompressi 17716,5083 -
Q Total 33696.3148 33696.3148

3. Expander Propilen (EP-01)

Komponen Masuk, kkal Keluar, kkal

Q C;H, 742.1599 -2025,2954
Q C;H; 8.2726 -22,5092
Q ekspansi - 2798,2371
Q Total 750,4325 750,4325

V-1




4. Compressor Udara (CP-02)

V-2

Komponen Masuk, kkal Keluar, kkal
Q0O 200,8047 7240.0540
QN 749.8617 26478.6619
Q kompressi 32768,0495 -
L Q Total 33718,7159 33718,7159
5. Mix Point Umpan Reaktor (MP-01)
Masuk; kkal
K ) . Lol
OMBONEH 5y i CP-01 | Dari P02 | Dari EP-01 | Soiuars kial
Q C3H, - - | -2025,2954 20626,5129
Q C;Hg - - -22,5092 233,1643
QO - | 7240,0540 - 49420186
QN; - | 26478.6619 - 18183,4379
Q CH;COOH 33407.2679 - - 21190,1430
Q H,O 289,0469 - - 191,9494
33696,3148 | 33718,7159 | -2047,8046
Q Total 65367,2261
65367,2261
6. Heater I (H-01)
Komponen Masuk, kkal Keluar, kkal
Q C;He 20626,5129 23329.2369
Q CsHg 233,1643 264,0052
Q O 49420186 5520,0936
QN> 18183,4379 20278,2274
Q CH;COOH 21190,1430 23929,4377
Q H-0O 191,9494 214,3378
| Q steam 8168,1725
’[ Q Total 73535,3980 73535,3986




7. Reaktor (R-01)

Masuk, kkal

Komponen Keluar, kkal

Q C;H, 23329.2369 467,0424
Q CiHyg 2640652 -
Q 0O 5520,0936 501,8239
QN> 20278,2274 20278.,2274
Q CO; - 359,8860
Q CsHz0, - 41182,5910
Q CH;COOH 239294377 478.5873
Q H,O 2143378 11064,8751
Q reaksi - -410245,5433
Q lepas - 409447,9088
Q Total 73535,3986 73535,3986

8. Expander Gas (EP-02)

Komponen Masuk, kkal Keluar, kkal

Q C;He 467,0424 264,2798
Q0 501,8239 298.7807
QN> 20278,2274 12150,7593
Q CO; 359,8860 210,2280
Q CsHgO» 41182,5910 23314,5056
Q CH3;COOH 478,5873 272,4575
Q H;O 11064,8751 6595,6769
Q ekspansi = 31226,3453
Q Total 74333,0331 74333,0331

9. Cooler I (C-01)

Komponen Masuk, kkal Keluar, kkal

Q C;3Hg 264,2798 45,1624
QO0O; 298,7807 54,8360
Q N, 12150,7593 2249,3958
Q CO, 210,2280 37,5405
Q CsHgO: 23314,5056 39929146
Q CH;COOH 2724575 46,9052
Q H,O 6595,6769 1212.2706
Q pendingin - 35467,6627
Q Total 43106,6878 43106,6878




10. Flash Drum (FD-01)

V-4

Keluar ; kkal
Komponen Masuk, kkal P T Cair
Q CsHg 45,1624 31.2078 -
QO; 54,8360 38,0965 | -
QN; 2249,3958 1563,7212 | -
Q CO, 37.5405 26.02064 -
Q CsHs0O; 3992.9146 - 4034,6315
| Q CH:COOH 46.9052 - 59,9793
| Q H,O 1212,2706 . 1885,3624
Q Total 7639,0251 1659*‘;‘?;;’02 = ik, b B

11. Heater I1 (H-02)

Komponen Masuk, kkal Keluar, kkal

Q CsHz0, 4034,6315 23215,8797

Q CH;COOH 59,9793 361,1500

Q H,O 1885.3624 10879,2700

Q steam 28476,3265 -

Q Total 34456,2997 34456,2997

12. Distilasi (D-01)
Keluar ; kkal
Kompapen Masuk, kial Produk Atas | Produk Bawah
Q CsHz0; 23215.8797 19536,1917 290.1561
Q CH;COOH 361,1500 - 457,4968
Q H,O 10879,2700 484,4538 128983161
Q reboiler 1644193521 - -
Q kondensor - - 165209.0373
20020,6455 178855,0063
5
_Q Total 198875,6518 198875.6518

13. Cooler I1 (C-02)

Komponen Masuk, kkal Keluar, kkal

Q CsHzO3 19536,1917 57459387
Q H-O 484.4538 142,1982
Q pendingin - 14132,5086
Q Total 20020,6455 20020,6455




14. Cooler L1 (C-03)

Masuk, kkal

Keluar, kkal

Komponen
Q CsH:O; 290.1561 58.0312
Q H>0O 12898.31061 2570.6971
Q CH;COOH 457,4968 86,6519
Q pendingin - - 10930,5888
Q Total 13645,9690 ' 13645,9690
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V. SPESIFIKASI PERALATAN

I. Tangki Bahan Baku Asam Asetat
Kode 2 T-01
Fungsi : Menampung sementara bahan baku asam asetat untuk
kebutuhan satu bulan proses.
Tipe : Silinder vertikal dengan tutup atas dishead, tutup

bawah plat datar.

Kapasitas 12225 m’
Diameter :5,6m

Tinggi 19,225 m

Tebal shell : %,in (0,79375 cm)
Tebal tutup atas 1 % in (0,9525 cm)

Tebal tutup bawah  : ¥, in (0,79375 cm)
Bahan konstruksi : Carbon Steel SA-212 Grade B
Jumlah : 2 buah

2. Pompa Larutan Asam Asetat
Kode :P-01
Fungsi : Mengalirkan larutan asam asetat dari tangki bahan

baku ke vaporizer untuk divapkan

Tipe : centrifugal pump
Kapasitas : 19,6407 ft’/jam (556 liter/detik)
Pipa Nominal (NPS) : '4in
Head (-w/) 1 23,1354 fi.lby/lby, (7.05 m)

V-l




‘Tenaga motor
Bahan konstruksi
Jumlah
Vaporizer

Kode alat

Fungsi

Tipe

Luas Perpindahan panas (A)
Koefisien perpindahan panas desain (Up)

Koefisien perpindahan panas bersih (Uc)

L HP

- stainless steel

: 2 buah (1 buah cadangan)

1 VP-01
: Menguapkan larutan asam asetat yang berasal tangki
bahan baku sebelum diumpankan ke reaktor

: Shell and Tube (HE : 1-2)

47.1120 ¢

I

40,4519 Btu/jam.ft*.°F

46,5482 Btw/jam.ft>.°F

Faktor pengotoran (Rd) = 0,0032 jam.ft’.°F/Btu

Shell side

a. 1D shell

b. Baffle space
c. Passes

d. Pressure Drop

Tube Side
a. OD

b. BWG
c. ID

d: Panjang

e. Jumlah

: fluida dingin (larutan asam asctat)
:8in

21,6 in

o

: 1.7280 Psi

: fluida panas (steam)

:Yain

: 16

10,620 in=0,0517 11

(8 fi

: 30 buah




V-3

. Pirch : Lin triangular
g. Pressure Drop 10,012 Psi
Bahan konstruksi : stainless steel

Compressor Gas Asam Sulfat
Kode : CP-01
Fungsi : Menaikkan tekanan gas asam asetat Kkeluar dari

vaporizer sebelum masuk reaktor.

Tipe : single stage centrifugal compressor
Rasio kompressi 34,05

Jumlah stage : | stage

Power motor :26 Hp

Bahan konstruksi : stainless steel

Jumlah : 1 buah

. Tangki Bahan Baku Gas Propilen
Kode : T-02
Fungsi : Menampung bahan baku gas propilen untuk

persediaan satu bulan proses.

Tipe : tangki berbentuk bola (spherical tank)
Kapasitas : 482 m’

Diameter : 7.8 m =780 cm

Tebal shell :1%2in (3.81 cm)

Bahan konstruksi : Carbon Steel SA-212 Grade B

Jumlah : 2 buah



V-4

Expander Gas Propilen

Kode

Fungsi

Tipe

Energi mekanis (-wy)
Bahan konstruksi
Jumlah

Filter Udara

Kode

Fungsi

: EP-01

: Menurunkan tekanan gas propilen keluar dari tangki
bahan baku sebelum masuk reaktor.

: turbo expander

: 4417,8843 Joule/detik

: stainless steel

: | buah

: FU-01

: Menyaring udara yang akan digunakan sebagai

pengoksidasi pada Reaktor (R-01) dari debu dan kotoran-kotoran lainnya

Tipe

Ukuran
Kapasitas

Bahan konstruksi

Jumlah

. Compressor Udara

Kode

Fungsi

Tipe

Rasio kompressi

: HEPA

:24inx 24 in

: 1000 f*/menit (28,32 m*/menit)
: Carbon Steel

: | buah

: CP-02

: Menaikkan tekanan udara pengoksidasi keluar dari
sebelum masuk reaktor.

: single stage centrifugal compressor

+ 4,75



Jumlah stage ;1 stage
Power motor $62 1Hp
Bahan Konstruksi : stainless steel
Jumlah : | buah

Heater [

Kode : H-01

Fungsi : Menaikkan suhu gas umpan reaktor dari Mix Point
(MP-01)

Tipe : double pipe

Luas Perpindahan panas Ac = 34,80 it

I

Koefisien perpindahan panas desain (Up) 11,0883 Btu/jam.ft*.°F

11,5034 Btu/jam.fi’ °F

Koetisien perpindahan panas bersih (Uc)

IFaktor pengotoran (Rd) 0,0032 jam.ft* °F/Btu

Anudus side : steam

a. IPS : 2in

b. OD pipa : 2.38in

c. ID pipa ¢ 2,067 in

d. Pressure Drop  : 0,055 Psi

Pipe Side 1 gas umpan reaktor
a. IPS : 1Yain

b. OD pipa : 1,66in

c. ID pipa : 1.38in

d. Pressure Drop  : 095 Psi




10,

Jumlah hairpins
Bahan konstruksi
Jumlah

Reaktor

Kode

Fungsi

Tipe
Volume
Diameter
Tinggi
Tipe katalis

Jumlah katalis

Luas Perpindahan panas (A)
Koefisien perpindahan panas desain (Up)

Koefisien perpindahan panas bersih (Uc)

V-6

2 hairpins
carbon steel

1 buah

: R-01

: Tempat  berlangsungnya reaksi  pembentukan

asetat

: Fixed Bed Reactor

- 1.08m’

1,28 m
:2,57Tm
: Palladium (Pd)

: 71184 kg

Il

1467.6354 ft°

5,0322 Btu/jam. ft".°F

5.1128 Bu/jam.ft.°F

1l

FFaktor pengotoran (Rd) = 0.0031 jam.f*.°F/Btu

Shell side

a. 1D shell

b. Baffle space

¢. Passes

d. Pressure Drop

Tube Side

: fluida dingin (air)
: 50.4696 in

0 10,0939 in

o

: 0.076 Psi

: fluida panas (gas proses)

alil




11.

12.

a. OD
b. BWG
c. ID

d. Panjang

¢. Jumlah

f. Pitch

g. Pressure Drop
Bahan konstruksi
Tebal shell

Tebal tutup

Jumlah

Vi

:1%in

216

1,37in=0,1142 f1

: 6,343 fi

: 655 buah

: 14 intriangular

: 0,00045 Psi

: High Alloy Steel SA-167 Grade 10 Tipe 310
: %, in(0,47625 cm)

: %, in(0,79375 cm)

: | buah

Expander Gas Produk Reaktor

Kode

Fungsi

Tipe

Energi mekanis (-wy)
Bahan konstruksi
Jumlah

Cooler I

Kode alat

Fungsi

: EP-02

: Menurunkan tekanan gas Kkeluar reaktor sebelum
masuk cooler |

: adiabatic turbo expander

: 33974,4728 Joule/detik

: stainless steel

: 1 buah

1 C-01

: Menurunkan suhu gas keluar dari  Expander 11

sebelum masuk Fash Drum.



Tipe

lLuas Perpindahan panas (A)
Koefisien perpindahan panas desain (Up) = 319172 ]Hufjam.[l:."l"

Koefisien perpindahan panas bersih (Uc) = 35,3690 Btu/jam.fi”.°F

: shell and tube (HE : 1 =2)

81.6608 f°

IFaktor pengotoran (Rd) = 0.0031 jam.ft""F/Btu

Shell side

a. 1D shell

b. Baffle space
c. Passes

d. Pressure Drop

Tube Side
a. OD

b. BWG

c. ID

d. Panjang
¢. Jumlah
f. Pitch

Pressure Drop

r

Bahan konstruksi

Jumlah

: fluida panas (gas)
210 in

210 in

o

1 0,73 Psi

: fluida dingin (air)
:%in

116
:0,620in=0,0517 ft
:8 1

: 52 buah

2 1in triangular

: 0,18 Psi

: stainless steel

: 1 buah

V-8




V-9

13. Flash Drum
Kode : FD-01
Fungsi : Memisahkan komponen udara dan propilen sisa reaksi
ke dalam fase uap dan Komponen alil asetat ke dalam

fase cair.

Tipe s vertical drum separator

Volume tangki : 57,9074 m’

Diameter tangki :2,80m

Luas penampang 06,1544 m*

Tebal shell 2 Yain (0,6350 cm)

Tebal tutup : Yain (0,6350 cm)

Bahan konstruksi : high alloy steel SA-167 grade 10 tipe 310
Jumlah : | buah

14. Pompa Bottom Flash Drum

Kode :P-02

Fungsi : Mengalirkan larutan dari flash drum ke kolom
distilasi.

Tipe : centrifugal pump

Kapasitas : 43,0353 ft¥/jam (1219 liter/jam)

Pipa Nominal (NPS) : I in

Head (-w/) : 35,6531 fi.lbflb,,
Tenaga motor : | HP
Bahan konstruksi : stainless steel

Jumlah : 4 buah



15. Heater 11
Kode

Fungsi

Tipe

l.uas Perpindahan panas (A)

: H-02
: Menaikkan suhu larutan keluar dari bottom
Drum (FD-01) sebelum masuk Distilasi (D-01).

2 double pipe

= 17.40 f©

Koefisien perpindahan panas desain (Up) = 26.1868 Btu/jam.fi*.°F

Koefisien perpindahan panas bersih (U¢)

Faktor pengotoran (Rd)

Anulus side

a. IPS
b. OD pipa
c. ID pipa

d. Pressure Drop
Pipe Side

a. IPS

b. OD pipa

c. ID pipa

d. Pressure Drop
Jumlah hairpins
Bahan konstruksi

Jumlah :

28.5436 Btuw/jam.fi’ °F
= 0,0032 jam.f*.°F/Btu

steam

2in

238 in

2,067 in

0,49 Psi

larutan umpan distilasi

14 in

1,66 in

1,38 in

0.082 Psi

| hairpins

carbon steel

1 buah

V=10

Flash



16.

17.

Distilasi
Kode

Fungsi

Tipe

Diameter kolom
Tinggi kolom
Jumlah plate
Plate umpan
Jarak plate
Tebal shell
Tebal tutup
Bahan konstruksi
Jumlah

Condensor Distilasi

Kode alat

: D-01

dalam hasil atas kolom.

: plate column

10,37 m

;1443 m

: 26 plate

: plate ke-17 dari bawah

: 18 in (45,72 cm)

: %, in(0,47625 cm)

: % in(0,47625 cm)

: Carbon Steel SA-212 Grade B

: 1 buah

: CD-01

Fungsi : Mengkondensasikan  uap keluar  puncak
distilasi sebelum masuk accumulator.

Tipe : shell and tube (HE @ 1 = 2): total condensor

Luas perpindahan panas (A) = 81,6608 fi’

Koefisien perpindahan panas desain (Up)

Koefisien perpindahan panas bersih (Uc)

Faktor pengotoran (Rd)

1}

118,0662 Buw/jam.ft*.°F

]

190.1618 Bw/jam.ft* °F

0,0032 jam.{*.°F/Btu

]

V-1l

- Memurnikan produk alil asetat dari campurannya ke

kolom



18.

Shell side : fluida panas (uap yang terkondensasi)
a. 1D shell 210 in

b. Baffle space 210 in

c. Passes 2|

d. Pressure Drop  :0,0030 Psi

Tube Side : fluida dingin (air)
a. OD :Yin

b. BWG 216

c. ID :0,620in=0,0517 fi
d. Panjang 181

e. Jumlah : 52 buah

f. Pitch : 1in triangular

8. Pressure Drop  : 0,78 Psi

Bahan konstruksi : carbon steel

Jumlah : | buah

Accumulator Distilasi

Kode : AC-0I

FFungsi : Menampung sementara produk distilat yang keluar

dari kondensor distilasi.

Tipe : silinder horisontal dengan tutup elipsoidal
Kapasitas S 1,30m°

Diameter : 0,70 m

Panjang :2,lm



20.

Tebal shell
Tebal tutup

Bahan konstruksi

Jumlah

Kode

Fungsi

Tipe

Kapasitas

Pipa Nominal (NPS)
Head (-w/)

Tenaga motor
Bahan konstruksi

Jumlah

© ¥, in (047625 ¢m)

T ¥, in (047625 cm)

: Carbon Stell SA-212 Grade B

: 1 buah

. Pompa Larutan Refluks Distilasi

:P-03

: Mendistribusikan cairan produk atas distilasi untuk
refluks dan sisanya dialirkan ke tangki produk alil
asetat.

: centrifugal pump

: 77,1360 ﬂss’jam (2184,5 liter/jam)

2 1 in

: 20,7377 ft.lb¢1by, (6,32 m)

: | HP

: stainless steel

: 2 buah (1 buah cadangan)

Pompa Bottom Distilasi

Kode

Fungsi

Tipe

Kapasitas

:P—04

: Mendistribusikan cairan produk bawah distilasi ke
Reboiler Distilasi dan sisanya dialirkan ke Unit
Pembuangan Limbah

: centrifugal pump

: 12,2820 ft'/jam (348 liter/jam)




21.

Pipa Nominal (NPS)
Head (-w/f)

Tenaga motor
Bahan Konstruksi
Jumlah

Reboiler Distilasi
Kode alat

Fungsi

Tipe

Luas perpindahan panas (A)
Koetisien perpindahan panas desain (Up)

Koefisien perpindahan panas bersih (Uc)

Faktor pengotoran (Rd)
Shell side

a. D shell

b. Baffle space
c. Passes

d. Pressure Drop

Tube Side

a. OD
b. BWG
c. ID

V-4

C %in

: 44,4890 fi.Ibf/lb,, (13.6 m)
¢ HP

F ,\'.f(H‘H{L’.S'.Y 5 f(’(’!

: 2 buah (1 buah cadangan)

:RB =01

: Menguapkan  sebagian cairan  hasil bawah kolom

Distilasi untuk dijadikan pemanas pada kolom.

: Parsial Reboiler (shell and tube HE : | —2)

47.1120 1

Il

76,9393 Btu/jam.ft*.°F

I

101,5343 Btu/jam.f’.°F

0,0031

: fluida dingin (larutan vang diuapkan)
: 8in

: 1,6 in

2 ]

1 0.39 Psi

: fluida panas (steam)

: % in

116

:0.620in=0,0517 fi
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=

Panjang

Jumlah

(2]

Pitch

g. Pressure Drop
Bahan konstruksi
Jumlah

Cooler 11

Kode alat

Fungsi

Tipe

L.uas Perpindahan panas (A)
Koefisien perpindahan panas desain (Up)
Koefisien perpindahan panas bersih (Uc)

Faktor pengotoran (Rd)

Anulus side

a. IPS
b. OD pipa
c. ID pipa

d. Pressure Drop
Pipe Side
e. IPS

. OD pipa

8 i

: 30 buah

L in triangular
1 0,05 Psi

: stainless steel

: | buah

: C-02

: Menurunkan suhu larutan produk alil asetat keluar

produk atas distilasi sebelum masuk tangki produk.

: double pipe

23,5560 i

84,8176 Btw/jam.ft>.°F

119,3347 Bw/jam.f*.°F
= 0,0034

larutan

2in

2,38 in

2.067 in

0,48 Psi

air pendingin

Wain

1,66 in
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g. ID pipa
h.  Pressure Drop
Jumlah hairpins

Bahan konstruksi

1.38 in
0.24 Psi
| hairpins

carbon steel

Jumlah | buah

Cooler 11

Kode alat : C-02

Fungsi : Menurunkan suhu larutan keluar bottom
sebelum dialirkan ke unit pembuangan

Tipe : double pipe

17.40 ft°

Il

Luas Perpindahan panas (A)

Koefisien perpindahan panas desain (Up)

Koefisien perpindahan panas bersih (Uc)

Faktor pengotoran (Rd)

Anulus side
a. IPS

b. OD pipa
c. ID pipa

d. Pressure Drop

Pipe Side
a. IPS
b. OD pipa

¢. 1D pipa

47,9392 Btu/jam.ft>.°F

56,4476 Btu/jam.ft>.°F
= 0,0031

larutan

2in

238in

2,067 in

0.03 Psi

air pendingin

14 in

1,66 in

1,38 in

V-106

distilasi




24,

d. Pressure Drop
Jumlah hairpins
Bahan konstruksi

Jumlah

V-17

0.15 Psi
I hairpins
carbon steel

| buah

Tangki Produk Alil Asetat

Kode

Fungsi

Tipe

Kapasitas
Diameter

Tinggi

Tebal shell
Tebal tutup atas
Bahan konstruksi

Jumlah

: T-03

: Menampung sementara produk alil asetal untuk

kebutuhan satu  bulan hasil produksi sebelum

dipasarkan.

: silinder vertikal dengan tutup atas dishead dan tutup

bawah plat datar.

(41l m’

16,88 m

11,32m

: %,in (0,79375 ¢m)

DU in (111125 cm)

: Carbon Steel SA-212 Grade B

: 2 buah
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VI. PERANCANGAN ALAT UTAMA

Alat utama yang dirancang adalah fixed-bed reaktor yang berfungsi
sebagai tempat berlangsungnya reaksi propilen, asam asetat dan oksigen
membentuk alil asetat dengan bantuan katalis palladium (Pd).

Reaktor dioperasikan pada kondisi isotermal non-adiabatis pada suhu

/a

160°C dan tekanan 4,75 atm. Reaksi yang terjadi bersifat eksotermis (melepaskan /h

——

Prapgsr® a?-
/ - f§|
W

5

Reaksi dalam reaktor : = ‘

panas) sehingga dibutuhkan air sebagai pendingin yang dilewatkan pada bagian \ H h
o
shell untuk menjaga suhu reaktor tetap konstan.
R

CH3CH=CHyg) + CH;COOHg) + %Oy 213]”» CH,=CHCH,COOCH 3+ HyO() |

Produk
T =160°C

N !

air ‘
t=30°C

air

1=45°C
Reaktan
T=160°C

VI-1
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1. Volume Reaktor

Sesuai hasil perhitungan neraca massa, dapat diketahui komposisi reaktan masuk

reaktor :
| Komposisi , Kg/jam BM;: kg/kgmol | Kgmol/jam | x;: fraksimol
10, [ 183.0633 32 | 57207 0.1221
| N2 | 602,5929 28 215212 0,4593
| C3He ! 405,8524 42 9,663 1 0,2062
f CsHg 4,0992 44 0,0932 0,0020
CH;COOH 579,7774 60 9.6629 0.2062
H,O 3,4996 18 0,1944 0,0042
Total 1778,8848 46,8555 1,0000

Berat molekul rata-rata campuran gas :
BM = Xx,.BM,
= (0,1221 x 32) + (0,4593 x 28) + (0,2062 x 42) + (0,0020 x 44) +
(0,2062 x 60) + (0,0042 x 18)
= 37,9636 kg/kgmol
Densitas campuran gas pada kondisi gas masuk reaktor :

BM T, P

L]
PG = N
o UE,

Dimana :
V = volume gas ideal pada kondisi STP (To = 0°C = 273 °K) dan
P = 1 atm) sebesar 22,4 m*/kgmol
T = suhu gas reaktan masuk = 160 "C (433 °K)

Py = tekanan gas reaktan masuk = 4.75 aum

Maka :

37,9636 kg/kgmol 273 °K  4.75atm
PG = R

224m’/kgmol  433° latm

= 5.0756 kg/m*



Rate volumetrik gas reaktan masuk reaktor: Iy :

m
|'\- = =
P

8]

Dimana: m = laju alir massa gas umpan masuk reaktor

= 1778.8848 kg/jam

=
[

= densitas gas campuran

5,0756 kg/m’

1778,8848 ke/jam
5,0756 kg/m’

maka : Fv =

= 350,4773 m’/jam

Diketahui persamaan waktu tinggal untuk reaktor :

V =1. Fv
dimana :

v = waktu tinggal (residence time) =5 detik

(Marshall-Sittig, Organic Chemical Encylopedia. Noyes

Literature Exclusively, 1969)
V = volume gas: m’
Fy=laju alir volumetrik umpan; m*/jam
Maka volume gas dalam reaktor: Vg
Vi = 5detik x 350,4773 m’/jam x | jam/3600 detik

- 0,4868 m®

VI -3
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Maka volume reaktor berisi katalis; Vi

Vi = —2 (€ = porositas katalis = 0.451)
£
Ny, = 0,4868 m"
0,451
= 1,08 m’

Jadi volume reaktor yang dibutuhkan sebesar 1,08 m® (38,14 ft’)

Berat katalis ; Wy, :
Wi = Vi x pi
Volume katalis ; Vy :

Vi = Vr-Vg

1,08 m® - 0,4868 m’

0,5932 m’

Densitas Katalis; py :
px = 12,0 grlem’ = 12000 kg/m’
Maka :
Wi = 0.5932 m’ x 12000 kg/m’
= 71184 kg

Jadi berat katalis yang dibutuhkan sebesar 7118.4 kg.
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2. Perhitungan Dimensi Shell Reaktor

Reaktor yang dirancang menggunakan fube (pipa) dengan spesifikasi : (Kern:

tabel 10 hal. 843)

ODt = 1% in

BWG = 16

1Dt = 1,37in=0.1142 fi
3, = 0,3925 ft*/ft

a'y = 1,47 in® = 0,0102 ft’
Passes = |

Berat tube = 1,09 Ib/ft panjang tube
Perhitungan jumlah rube reaktor yang digunakan diuji dengan batasan didapat
rasio diameter dalam shell reaktor (IDg) dan tinggi shell reaktor (Hg) =1 : 1,5
Volume tube berisi gas dan katalis dihitung dengan persamaan :

Vt = a’txLtx Nt

Dimana :
a't = luas penampang tube
Lt = tinggi tube berisi gas dan katalis
Nt = jumlah tube yang digunakan
Vt = volume tube berisi gas (Vg)
Dicoba Nt = 655 buah

Maka tinggi tube berisi gas dan katalis; Lt :

Vit
a't x Nt

Lt =




38. 141"
0.0102 fi° =655

= 5.7087 1t

Jadi tinggi tube tube berisi gas dan katalis 5.7087 ft

Dirancang 90 % dari panjang tube berisi gas dan katalis.

Maka panjang tube sebenarnya yg digunakan (tinggi shell reaktor) :

Lt

L = —
0,90

5,7087 ft
0,90

=6,34311 (1.93m)

Jadi panjang tube reaktor = 6,343 ft (1,93 m)
Diameter dalam shell reaktor (IDg) :

Luas penampang seluruh pipa, A :

VI-6

Tube pada reaktor disusun secara (riangular pitch (segitiga) sesuai gambar

berikut :
B
A C
M._,/i (s, &
Pt
Luas AABC = ' (P; Sina) x Py (Py

= Y (1,875 sin 60°) x 1.875

ODt

17 in



i
"""" 144 in°
0.0106 ft*
Setiap luas segitiga mewakili 2 luas penampang luar satu buah pipa tube.

Maka luas penampang luar | buah tube :

A e = 2x Luas AABC

2% 0,0106 i’

]

0,0212 ft*
Sehingga luas penampang dalam shell reaktor; A, :
Ashet = Ambe X NL

Adetl = 0,0212 ft® x 655

Il

13,8860 ft*

Diameter dalam shell reaktor; Dy :

|4

IDg = (4Amu ]/2
T

1
[4x13.8860 nzr
Dy =18e
314

= 42058 1t x | m/3.281 ft
= 1.28 m

Maka disimpulkan dimensi reaktor :

Diameter dalam shell reaktor 42058 ft (1,28 m)

Tinggi shell reaktor 6,343 ft (1,93 m)
. Hg 1,93 . . .
(Ratio D- = T8 =1,50, maka jumlah tube yang dicoba memenuhi)
R

Dirancang tutup atas dan bawah recaktor terbentuk elipsoidal.

Vi-7
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Diambil rasio tinggi tutup (b) dengan jari-jari shell reaktor (a) = 2 : | (Brownell

danYoung hal. 88)

Tinggi tutup (b) =Ya —> a =YDy
=Y (% Dg)
=% Dg="x1,28m=0,32m
Jadi tinggi total reaktor (Hg)

Hg

Hg + 2 (tinggi tutup)

Il
o
s

4
2
—_—
=
(s}
2
S

3. Menentukan Tebal Shell (dinding) dan Tutup Reaktor

a. Tebal shell (dinding)
Untuk internal presurre, tebal shell (dinding) reaktor dihitung dengan

menggunakan pers. 3-1 Brownell & Young hal. 254 :

P.r
—_———+cC
fE-0,6P

Dimana :
t = tebal shell minimum; cm
P = tekanan desain; atm
d = diameter dalam shell; cm
=% D=% (1,28 m) =0,64d m=064cm
f =tegangan yang diijinkan bahan konstruksi: atm
[£ = efisiensi pengelasan

¢ = faktor korosi (diambil %in= 0,3175¢cm )
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Diambil faktor keamanan desain = 20 %

P desain = 1.2 % Py (Poperasi air pendingin = | atm) =

= 1.2 = 1 atm = 1,20 atm / “!}e
Bahan konstruksi yang digunakan high-alloy steel SA-167 Grade 10 Tipe (’:IO;__-
Komposisi 25Cr-20Ni dengan nilai £ = 18750 Psi = 1275,5 aum (range suﬂ?n\ :
0 — 200 °F: appendix D item 4 Brownell & Young) dan pengelasan tipe
double-welded but joint E =80 % (tabel 13.2 hal. 254 Brownell & Young)

maka :

- 1.20 atm x 64 cm
1275.5atm x 0,80 - 0,6 x 1,2 atm

+0.3175¢m

=0,3928 cm

Digunakan tebal plate shell standar reaktor = 7, in = 0,47625 cm

. Tebal tutup atas dan bawah

Dirancang tutup atas dan bawah reaktor tipe elipsoidal dengan pertimbangan
tekanan relatif tinggi. Tebal tutup dihitung dengan mengunakan pers. 7.57
Brownell & Young hal. 133)

P.d.V
— ¢
2fE-0,2P

Iy, =
dimana : P = tekanan desain ; atm
d = diameter dalam reaktor: cm
=128 cm

/= tegangan yang diijinkan bahan konstruksi ; atm

EE = efisiensi pengelasan

-
'r.."\’
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¢ = faktor Korosi diambil 1/8 in (0.3175 ¢m)
V= faktor intensifikasi tegangan
=1/6 (2 + k%) (pers. 7.35 Brownell & Young hal. 133)
k= a/b (untuk tipe elipsoidal. rasio tinggi tutup (a) dengan jari-jari
tangki (b)y= (2:1)) —>k=21=2
V=162+2)=I

Diambil faktor keamanan desain = 20 %

]

P desain .20 x Poperasi (Poperasi gas proses = 4,75 atm)

20 x 4,75 atm

i

5,70 atm

Bahan konstruksi yang digunakan high-alloy steel SA-167 Grade 10 Tipe 310
Komposisi 25Cr-20Ni dengan nilai = 18200 Psi = 1238,10 atm (range suhu
300 — 400 °F; appendix D item 4 Brownell & Young) dan pengelasan tipe
double-welded but joint E = 80 % (tabel 13.2 hal. 254 Brownell & Young)
maka :

S 5. 70atmx 128 cm x | +03175em

2% (1238, 1atmx 0,80) - (0,2x 5.70 atm)

= (,6860 cm

Digunakan tebal plate shell tutup standar = %, in = 0.79375 cm



4. Perhitungan Pressure Drop

VI-11

Sebagai pengontrol suhu reaksi dalam reaktor digunakan air pendingin yg

dilewatkan pada bagian shell reaktor.

L=45°C= 113°F

—

Produk

T>=160°C =320 °F

air

air

T 1,=30°C = 86°F

N

K

Reaktan

T,= 160 °C =320 °F

Sesuai hasil perhitungan neraca panas pada reaktor dapat diketahui :

Beban panas reaktor ; Q

409447,

9088 kkal/jam

= 1624793,2890 Btu/jam

Rate massa bahan proses; W = 177888

= 3921.6%

48 kg/jam

91 Ib/jam

Rate massa air pendingin; w = 27296,5273 kg/jam

. AL

At = LMTD

= 60177.5293 Ib/jam

_ (T: ~l|)—(T1 =t5)
In {_I_j-ul‘}
(I| _tz)

_ (320-86) - (320-113)
. (320 - 86)
(320-113)

= 220°F




[

s

Luas permukaan perpindahan panas (A) :

A =Ntxa,xL’

1]

655 % 0.3925 /1t = 5.7087 f

Il

14676354 ft*
Koefisien perpindahan panas desain (Up) :

Q.
ALAL

Up

1624793,2890 Btu/jam
1467,6354 ft* x 220°F

=5,0322 Btu/jam.ft’.°F
Bagian shell : fluida dingin (air)
a. Luas aliran ; a,

ID shell x Bx C"

(L

VI-12

" = tinggi tube berisi Katalis)

144 P,
Dimana :
B = spasi baffle
= !Ds‘hell - baffle minimum
J
= 2036901 _ 10,09392 in
5
¢ =pP,-0D
= 1%~ 1% =0,375 in
4 = 50,4696 in x 0,375in x10,09392 in

144 x17% in

0.8844 ft°



b. Kecepatan massa. Gs

Gs = £ (W = rate massa air pendingin)
a A
60177,5293 1b/j >
- 0U77.>293 Tbfam - _ (440 4403 Ibfjam. i
0.8844 f1° ’

Bilangan Reynold ; Rg,

De.Gs
i

Re =

Dimana :
De = diameter ckuivalen shell (Fig. 28 Kern)

= 1,08 in = 0,09 fi

Pada Th = (86*;—”3) —~'99,5°F didapat sifat-sitat fisik air pendingin

Viskositas p = 1,7521 Ib/jam.fi
Konduktifitas panas k  =0,3605 Buw/lb.ft? (°F/ft)
Kapasitas panas ¢ =1,0Buw/lb°F

_ 0,09 fi x 68040,4403 Ib/jam. i’
1,7521 Ib/jam. ft

Res

=2396,0363

Koefisien perpindahan panas bagian luar ; ho

13 0,14
o = 2 | o)
De A k T

Dari fig 28 Kern Untuk R = 2396,0363 didapat JH = 26

03605) (1.0x1.7521\"
ho = 26x X X
0.09 0.3605

= 257,3226 B/jam.f’. °F.

VI-13
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Tube side : fluida panas (gas proses)

Laju alir :

4 _ Nl.x_zll
h 144
_ 655%1.47in°
144 11’ /in”®
= 6.686511"

Kecepatan massa ; Gt

W
e (W = laju alir massa gas)

3921.6991 Ib/jam
6,6865 ft”

Gt

= 586,5100 Ib/jam.ft*
Bilangan Reynold ; Ry

_ Dix Gt
u

R

Pada Tc = 320 °F, didapat sifat-sifat fisik campuran gas proses :
Viskositas p =0,05102 Ibjam.ft
Konduktivitas panas k= 0,0170 Buw/Ib.ft* (°F/f1)

0,1142 ft x 586.5100 Ib/jam.ft’
0.05102 Ib/jam.fi

Re =

I

1312.8076

Koefisien perpindahan panas bagian dalam : hi :

Koefisien perpindahan panas gas dalam pipa yang berisi katalisator dengan
dinding dalam pipa. dihitung dengan persamaan : 10-163a Perrys edisi 6

hal. 10-46.
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. 7 o0
hi = U‘Sls[ijci-hl}phn l)p(| "
Dt

Untuk Dt = diameter tube =0,1142 ft
Dp = diameter katalis = 0,0167 fi

k = konduktifitas panas campuran = 0.0170 Btu/jam.{t*(*F/f1)

gt = viskositas gas = 0,05102 Ib/jam.ft

G = kecepatan massa gas = 586,5100 Ib/jam. ft*

- - 0,90
Maka: hi = 0.813 20170 ), (eoomnyona) 0,016?x386.>100]
0.1142 0,05102

=5,7114 Btu/jam.f>. °F

hio = hi x ID/OD

hio =5,7114 x TEL
50

¥

=5,2165 Btu/jam.ft>.°F
6. Koefisien perpindahan panas keseluruhan bersih ; Uc

hio x ho
hio + ho

Uc

Il

5,2165%x257,3226
5.2165 + 2573226

5.1128 Buw/jam.ft’.°F
7. Faktor pengotor : Rd

Rd = Ue ~Ug

U.+U

D

_5,1128-5,0322

5.1128x5,0322
0,0031 jam.f>.°F/Btu

(Rd desain > Rd minimum = 0,0030 maka desain reaktor layak digunakan).
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8. Pressure drop
a. Bagian Shell

APs = f.Gs . DsUN+1)

Dari fig. 29 Kern untuk R, = 2396.0363 didapat faktor friksi { = 0,0027
ft*/in”

(N+1)=12(L/B)

= 12 x (L/B) .
L & _ I’ru‘u"‘ >
=12 % (5,7087/10,09392) = 6.7867 \/
Ds = diameter dalam shell =4.2058 ft

De = diameter ekuivalen shell =0,09 ft
s = spesifikasi grafiti air = 1,0
Gs = kec. massa pada shell = 68040,4403 Ib/jam.ft*

_ 0,0027 x 68040.4403° x4,2058 x 6,7867
5.22x 10" x0.09% 1.0

APs

= 0.076 Psi

APs hitung < APs maksimum = 10 Psi (aliran cairan), maka desain shell
reaktor memenuhi syarat untuk digunakan.

b. Tube side

APt =

2.f .Gt>.L.(l-g)*" § |
Dp.g..p..0," )&’ ) 522x10"

Pressure drop gas dalam pipa yang berisi katalisator dihitung dengan

menggunakan pers. 5-196 Perrys edisi 6 hal. 553.
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Dimana :

e
Il

panjang pipa berisi katalisator = 53,7087 fi

g = konstanta grafitasi = 32.174 fi-Ib,/Ibs.det’
Dp = diameter katalisator = 0.0167 ft

£ = voidage = 0,519

n = eksponen fungsi dari Ng,.

p = densitas gas = 0,3169 Ib/ft’

os = shape faktor = 0,75 (tabel 5-18 Perrys edisi 6)

fm = faktor gesekan

Untuk R, = 1312,8076 dari fig. 5-67 hal. 5.53 Perrys edisi 6 didapat

n=195danf, =0,80

_ 2x0,80x586,5100° x 5,7087 x (1-0,519)""* N L
0,0167x32,174x0,3169% 0,75 x0,519*  522x10"

= 0,00045 Psi

(APt hitung < APt maksimum = 2 Psi, maka desain tube reaktor layak

digunakan)

5. Desain Lubang (Nozzle)

Nozzle yang akan dirancang antara lain :

(8]

s

Lubang pemasukan reaktan pada tutup bawah
Lubang pengeluaran produk gas produk pada tutup atas

Lubang pemasukan dan pengeluaran gas pemanas pada bagian shell




l.
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Ukuran nozzle

Penentuan  diameter optimum  pipa untuk nozzle  ditentukan  dengan
menggunakan pers. 13 hal. 496 Peters dengan mengasumsikan aliran turbulen
(Nge > 2100)

Di =39Q%.p""
Dimana: Di = diameter optimum pipa; in

Q¢ = laju alir volumetrik; ft*/det

p = densitas; Ib/ft’

a. Nozzle pemasukan reaktan

Laju alir massa bahan masuk reaktor (m).
m = 1778,8848 kg/jam = 3921,6991 Ib/jam

Densitas campuran gas (p,)

Dimana :
BM = berat molekul rata-rata gas masuk
V = volume spesifik gas ideal pada kondisi STP
(T, = 0°C (273 °K) & P, = | atm) yaitu 22,4 m*/kgmol)
T, : P, = suhu dan tekanan gas masuk reaktor

BM

Y xi. BM; (x; = fraksi mol komponen gas masuk)
= (0,1221 x 32) + (0.4593 x 28) + (0.2062 x 42) + (0,0020 x
44) + (0,2062 x 60) + (0.0042 x 18)

= 37,9636 kg/kgmol




Maka :

3'K 4. 75am
3K latm

37,9636 kg/kgmol 27
43

T x
22,4 m /kgmol

= 5.0756 ke/m’ (0.3169 /1)

Laju alir volumetrik gas masuk (Q) :

m
Q =

p

3921.6991 Ib/jam
Q E J

0.3169 Ib/ft*

12375.1944 ft’/jam = 3,4376 ft’/detik
Diameter optimum (Di) :
Di =39 (3,4376)"* (0,3169)""
=5,8551n
Dipilih pipa nominal dengan spesifikasi : (tabel |1 Kern hal. 844)

Nominal pipa size (NPS) = 6 in

Schedule (SCH) = 40
Diameter luar (OD) = 6,625 in
Diameter dalam (ID) = 6,065 in =0.5054 fi
Luas penampang (A) = 28,9 in” = 0,2007 ft’
Uji bilangan Reynold (Nge)
Nie = p.V.D
u
Dimana :
y = Q_34376f0Aetik _ o o0 ek
A 0.2007 fv/dtk

VI -
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w = viskositas campuran gas
= 134 % 107 Ib/fi.det

N 0316910/ % 171281 fUdet < 0.5054 f
e 1.4172x 10" Ib/fidet

= 193568.8737
Nie > 2100, asumsi aliran gas turbulen memenubhi.
b. Nozzle pengeluaran produk
Laju alir massa bahan keluar reaktor (m).
m = [778,8848 kg/jam x | Ib/0,4536 kg
=3921.6991 Ib/jam

Densitas campuran gas (p;)

BM T, P

pg = N N,

vU T P
BM'—_ZXi.BMi

= (0,0046 x 42) + (0,0046 x 60) + (0.2378 x 18) + (0,0123 x 32) +
(0,5098 x 28) +(0,2243 x 100) + (0,0066 x 44) +

= 42,138 kg/kgmol

42.138 Ib/Ibmol - 273 °K ” 4,75 atm

Pe . ¢ 3
: 224m /kgmol 433 °K latm

5.6693 kg/m* (0,3539 Ib/f1’)
[.aju alir volumetrik gas keluar (Q) :

Q:E

P
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3921.6991 Ib/jam

0.3539 Ib/fi’
= 1081.3764 ft'/jam = 3.0782 ft'/detik
Diameter optimum (Di) :
Di = 3.9 (3.0782)"* (0.3539)""
=3.63in
Dipilih pipa nominal dengan spesifikasi : (tabel |1 Kern hal. 844)

Nominal pipa size (NPS) =6 in

Sehedule (SCH) =40

Diameter luar (OD) = 6,625 in

Diameter dalam (ID) =6,065 in =0,5054 ft
Luas penampang (A) =28,9 in’=0,2007 ft*

Uji bilangan Reynold (Nge)

_p.V.D
1L

NRc

Dimana :

v = S Rdet T
A 020071

i = viskositas campuran gas

= 1,48 x 107 Ib/ft.det
N, = 0.3539 Ib/ft* = 13,3373 fUdet < 0.5054 ft
NRe —

1.48 < 10° Ib/ft.det
= 185354,4416

Nre > 2100, asumsi aliran gas turbulen memenuhi.
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No:zzle pemasukan dan pengeluaran air pendingin

Il

Laju alir massa (m) 27296,5273 kg/jam = 60177,5293 Ib/jam

Densitas air (p) I gn’cm" =62.43 Ib/f
Viskositas air (u) = 4.8669 x 107 Ib/ft.detik

Laju alir volumetrik air pendingin (Q) :

m
Q == =8
p
60177,5293 Ib/jam
62,43 Ib/ft*

=963,9201 ft'/jam = 0,2678 ft'/detik
Diameter optimum (Di) :
Di= 3,9 (0,2678)** (62,43)""

=3,69 in

Dipilih pipa nominal dengan spesifikasi : (tabel 11 Kern hal. 844)

Nominal pipa size (NPS) = 4in

Schedule (SCH) = 40

Diameter luar (OD) = 4.51in

Diameter dalam (1D) = 4,026 in = 03355 fi

~ 2
-
L

I

Luas penampang (A) 12,7 in* = 5,088

(A

Uji bilangan Reynold (Ng.)

p.V.D
B

Nge =
Dimana ;

v = Q _ 02078ft’/det _

- 3.0363 ft/det
A 0.0882 ft-



6_2_.6_13_I_l)fl't ¥ %3.0363 ft/det x 0,3355 fi

-\I e
' 4.8669> 10" Ib/fi.det

= 130670.6696
Nie > 2100, asumsi aliran air pendingin turbulen memenuhi.

2. Ukuran Flange Nozzle

Keseluruhan leher nozzle disambung dengan dengan flange tipe welding-neck
Slanges standar 150 Ib steel berdasarkan ASA 816E-1939.
(Brownell & Young hal. 221)

I_. = K = ..I
| = |+ 1/16”

———e —k

__!—-'l

-+ —

A vy

LI!]G”

A = diameter luar; in

T = tebal minimum; in

R = diameter luar permukaan yang muncul; in
£ = diameter poros pada dasar; in

K = diameter poros pada titik pengelasan; in

. = panjang; in

B = diameter dalam untuk dinding pipa: in




a.

Ukuran Flange Nozzle Reaktor

NPSGn) | A | T R E K } L B
a | 9 | e | s | 4 | a0 | 2y | 355 |
6 3 l 8 | 1% | 663 ‘ W | 6,07

6. Perencanaan Penvangga

Perhitungan Beban Penyangga

Berat bagian shell

W shell

Dimana

1D,

E(OD; D ).L.p

= diameter dalam shell

=4,2058 ft = 50,4696 in

0D, = diameter luar shell

W shell

IDs+2¢

(1, = tebal shell)

= 50,4696 + (2 x ¥, in)

= 50,8446 in

= tinggi shell (panjang rube)

=6,343 ft x 12 in/ft = 76,116 in

Il

densitas stell = 0.2830 Ib/in’

3.14
4

642,4416 Ib

(50.84467 — 50,4696 Jin® x 76,116 in x 0,2830 Ib/in*



VI-25

2. Berat bagian rube
Berat tube (pipa) = 1.09 Ib/ft panjang pipa  (panjang pipa = 6.618 {1)
Berat satu buah tube = 1,09 Ib/ft x 6.343 I
=6.91391b
Berat total rube (pipa) = berat | tube x jumlah tube
=6.9139 1b x 655
=4528.6045 Ib
3. Berat air pendingin (W)

Volume bagian shell :
Vs =m/4.de’. L .Nt
Maka :
de = diameter ekuivalen shell = 1,08 in = 0,09 fi

L = panjang tube = 5,7087 fi

N

—

= jumlah tube = 655
Maka :
Vs =m/4 x 0,097 ft’ x 57087 ft x 655
=23.7757 i’
War = Vs X Dy
= 23,7757 ft’ x 62,43 Ib/fi®
= 1484,3170 Ib

4. Berat bahan proses (W)

I =
“‘g;b = VG X Prahan



Dimana :
Vg = volume gas dalam reaktor
= 04868 m' 33,315 ft'/m’
= 171913 i’
p = densitas gas
= 35,0756 ke/m* = 0.3169 Ib/ft°
W = 17,1913 i} x 0,3169 b/

= 54479 b
5. Berat tutup reaktor (Wyup)
Wuwp = 0,1308 (ODy* — IDy) . pcen
Dimana :
IDy = diameter dalam tutup (diameter dalam shell)
=4,2058 ft = 50,4696 in
ODy = diameter luar tutup

=1Dy+21y

Il

50,4696 in + 2 ( ¥, in)

51,0946 in
Wi = 0.1308 (51,0946" — 50,4696%) in® x 0,2830 Ib/in’
= 178.9873 Ib
6. Berat katalis (W yauns)
Woiaais = 7118.4 kg x 1 1b/0,4536 ke

= 15693,12171b

V1 -26
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Maka berat total (W) :

W

sth.-a’! + “fplpu + Wu:r + \'Vg;m + {2 x ‘Vlulup} + \Vl\utulh

= 0424416 + 4528.6045 + 14843170 + 54479 + (2 « 178.9873) +

-

T e
15693,1217 5 2
VAR A% "B
= 227119073 Ib "I 3 (/% \
Untuk berat perlengkapan yang alin seperti baut, flange, nozle dan lain-lain E‘,ﬁ_ﬁ"‘:ﬂ":o"/,

-

serta faktor keselamatan, maka berat reaktor untuk perhitungan sistem penyangga

ditambah 20 %.

Sehingga Wy 1,20 x W

1,20 x 22711,9073 Ib

27254,2888 Ib

b. Perhitungan leg support (kaki penahan)
Dalam perancangan ini digunakan penyangga jenis | heam. Beban yang
diterima oleh penyangga dihitung dengan menggunakan pers. 10.76 Brownell
dan Young :

_4P, (H-L) EW
n.D,_ n

p

Direncanakan reaktor ini diletakan dalam gedung, dengan penyangga yang
tidak terlalu tinggi, maka beban karena angin diabaikan atau Pw = 0,

sehingga :

I) =
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Dimana :
W = beban reaktor : Ib
N = jumlah penyangga = 4 buah
i, 27254.2888 Ib
4
=06813.,5722 1b

Total panjang leg (kaki); H

H = tinggi reaktor sampai pondasi + "2 tinggi reaktor m

H =L+0,5Hg

Tinggi reaktor Hg =2,57 m = 8,432 fi

0,5 H
Ditetapkan L =5ft =1.5m k /

Maka H =5+ ' (8,432) = 9,216 ft (2.81 m)

Dipilih | beam dengan spesifikasi :

Jam\

Ukuran :3in(3x2%)
Berat  : 7.5 Ib/ft (appendiks G Brownell & Young)

Luas penampang (A) =2,17 in’

h = 3in
b = 2.509in
Dicoba dipasang dengan axis 2-2. )
[
Dari appendiks 6 Brownell & Young didapat : | ; [
!
I = 059in’ |
1-1- = —- b b= h
r = 0.52in :
Tekanan yang diterima | beam : f; ;;

r  =0.59/0.52=1,135in°
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Untuk 0 < I/r <60 dari pers. 4.21 hal 20 Brownell & Young.

(. _ 1 8()09

I
l-‘:_ b .
[ r‘.ISUOUJ

18000

097 ]
0,52° x 18000

= 17998.7127 Ib/in’

LLuas yang dikenai komposisi (A hitung)

A hitung = .f!-
6813,57221b
17998,7127 Ib/in*

A hitung =

= 0,38 in® (Apeam = 2.17 in®)
Ternyata A hitung < A beam, maka ukuran | beam bisa digunakan.

Perancang Lug

=
&

Perancangan Baut
Bahan konstruksi SA-193 BS8f tipe 303 (appendix D Brownell & Young)
dengan tegangan maksimum yang dijinkan (f,) = 15000:psi.

Menentukan diameter baut :
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W= | (n — jumlah baut : 4 buah)
n

6813.57221b
4

=1703.3931 Ib

< W
f, = (Ap = luas penampang baut)
r'\,.
W
A =
b r
Ap = MIE =0.1136 in’
15000 Ib/in~
Ay =Y ndb’
an, )"’
dh = ( : ]
n /s
12
4%0,113 .
= [4X01136 ) _ o sagin
314

Dari tabel 10.4 Brownell & Young hal. 188 dipilih baut dengan spesifikasi :

db = Yin
Ap = 0,126 in’
Bolt spacing (B) = |%in
Radial distance (R) = ¥, in
Ldge distance (1) = % in
Nut dimention =% in

P hitung =f, . Ay

= 15000 Ib/in°x 0.126 in° = 1890 Ib
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P aktal =1703.3931 Ib
P hitung > P aktual, maka ukuran baut dapat digunakan.

Perancangan lebar plate horisontal dan jarak gusser

Lembar plate horisontal

a =2.db +3in
= 2x%in)+3in = 4in
Jarak gusset :
b =2.db +2,509in

Il

(2 x Y in) + 2,509 in

= 13,5090in

Perancangan plate horisontal

Bahan konstruksi plate adalah stell dengan poison ratio (n = 0.30)

1 =at+lkb
= 4+ % (3,509)
= 57545 in
b/l = R % 0,6098
53,7545

Untuk b/l = 0,6098 dari tabel 10.6 Brownell & Young diperoleh :
i =0.565
Beban kompressi terhadap plate horizontal dihitung dengan pers. 10.40

Brownell & Young :

{(l + 1) In("—'l]ﬂl -, )]
\ T.e

~J

M, = 3
’ 47




Dimana :
M, = maksimum bending momen sepanjang axis radial : 1b
P = beban vang diterima baut = 17033931 |b
Lt = poison ratio (0,30 untuk baja)
¢ = (nut dimention/2)
=2 =04375in
2
| = lebar plate horisontal = 5.7545 in
Maka :
3 ~ g &
M, = 0354 030) |n(———7"”7543 ~ |+ (1-0,565)
4x3.14 3,14x0.4375
=433,7496 Ib
Maka tebal plate horisontal ; ty, :
6My )"
tp = it (pers. hal. 192 Brownell & Young)
f max
| (m 433,7496 lb)""‘
15000 Ib/in’
=042 in

Digunakan tebal plate horisontal 7, in (1.11125 cm)

Base Plate
Dipilih base plate bentuk persegi panjang.
Beban tiap plate = beban tiap leg (kaki) + berat leg (kaki)

Diketahui beban leg (beban yang diterima | heam) = 6813,5722 Ib

Vl-32
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Berat leg (kaki) = berat | beam x panjang leg (H)
=7.51b/ft x 9,216 fi
=069.121b
Beban tiap plate P =(6813,5722 +69.12) Ib = 6882.6922 |b
Luasan base plate (Awp)
App = (2n +0,8b) 2m + 0,95h)

| P
f base plate

_Lf. n_,. 08b ple—11

j’iD Ol r

App

O | L O [m

|

(Sumber : fig. 7-21 hal.163 Hesse)
Nilai f base plate sama dengan bearing capacity fondaty base plate. Dipilih
pondasi beton dengan nilai bearing capacity = 600 Psi (Tabel 7-7 hal. 162
Hesse)
Bahan konstruksi base plate adalah SA-201 Grade A dengan tegangan yang
diijinkan 15000 psi.
Maka :

_ 6882,69221b
7600 Ib/in’

=11.4712 in’
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Untuk perhitungan awal diasumsikan m = n.
Ann = (2n +0.8b) (2m + 0.95h)
4712 = (2m + (0.8 x 2.509)) (2 m + (0.95 x 3))
didapat m = 0.49 in
Schingga :
Lebar base plate =2n+08b
=(2 x 0,49) + (0.8 x 2,509))
=29872in=3in
Panjang hase plate=2 m + 0,95 h
=(2 % 0,49) + (0,95 x 3)
=383in=4in
A baru = panjang x lebar
=3inx4in
=12 in®
Dipilih ukuran base plate = (6 x 6) in® = 36 in’
Panjang base plate = 2m + 0,95h

6

]

2m + (0,95 x 3)

m = 1,575 in
Lebar base plate =2n+0.8b
=2n + (0.8 x 2.509)
n =1.9964 in

Karena n > m, maka n yang mengontrol pada pemilihan tebal base plate .

Tebal hase plate = (0,00015.P.n")"" (Pers.7-12 hal. 163 Hesse)
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Dimana: P = tekanan hase plate

_ beban base plate

A base plate

2,6922 in°
_ 6882,69221b _ 191.1859 Ib/in~

36in’

P

Sehingga tebal hase plate -

ty = (000015 x 191,1859 x 1.9964%)"
=034 in
Digunakan tebal base plate standar = % in = 0,9525 cm
Tekanan pada baut hase plate :

W base plate

P = (n = jumlah baut = 4 buah)

n

_ 6882,69221b
4

=1720,6731 Ib
Luasan baut pada base plate :

Ab':lj-
t

1

1720,67311b
15000 Ib/in*

=0.1147 in’

Diameter baut ;

' 0s
4 - [4.AbJ
T

_[(4x0.1147

0,5
=0.38 in
\ 3,14

Dipilih dengan ukuran diameter standar = "2 in (tabel 10.4 Brownell &

Young).
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Anchor
Diambil panjang anchor : 7 in
Diameter anchor = diameter baut
=Yin
Pondasi
Beban pada hase plate = 6882,6922 Ib
Densitas baja; p = 0,283 Ib/in’
Berat base plate = panjang base plate x lebar base plate x tebal x p baja
=6inx6inx % inx 0,283 Ib/in’ = 3,8205 Ib
Berat total = beban base plate + berat base plate
= 0882,6922 + 3,8205
= 6886,5127 Ib
Diambil ukuran pondasi :

lLuas atas = (8inx 8in)

I

[.uas bawah (12inx 12 in)

10 in

]

Tinggi pondasi

150 Ib/ft* = 0,0868 1b/in3

p beton

A x $+12 .
Panjang sisi rata-rata = =101in

Luas permukaan rata-rata :

10 % 10 =100 in’

Il

i

Volume pondasi = 100 in” x 10 in

1000 in’
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Berat pondasi = 1000 in ¥ % 0.0868 Ib/in'
=80.8 Ib

Digunakan cement sand and graver dengan safe bearing power = 5 ton/ft’

N

10 in

Tekanan pada tanah :

_ Berat pondasi + berat total

luas rata - rata

_ (86,8 +6886,5127) Ib
144in°

48,4258 Ib/in’

I}

Pengecekan Ukuran Pondasi
Dari Hesse, persamaan 12-3 hal. 334, pada allowable compressive strenght

adalah 2250 Psi. maka :

d — [-i)[)fl,.‘
57

Dimana d = bagian vertikal dari pondasi ; in
a = bagian horisontal.

P = tekanan pada tanah : Ib/ft’
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Slop (a/d)
ald =21
(P’
d = ___3_?7 — 8‘2(}
(48.4258)™
"_’ =L 0
Kemiringan pondasi = 12-3)
=0,40

Kemiringan pondasi <<< slepe a/d, maka pondasi dengan dimensi tersebut

dapat digunakan.
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VII. UTILITAS

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

I. Unit Penyediaan Uap (steam).
2. Unit Penyediaan Air.
3. Unit Pembangkit Tenaga Listrik.

4. Unit Penyediaan Bahan Bakar

1. Unit Penyediaan Uap (steam)

Penyediaan steam untuk pabrik alil asetat dihasilkan dari boiler. Air
umpan boiler terlebih dahulu diolah melalui unit pengolahan air (water treatment)
untuk memenuhi syarat sebagai air ketel, sehingga pembentukan kerak dan korosi
pada boiler dapat dihindari.

Air umpan boiler mempunyai syarat sebagai berikut : (Tabel 9-53 Perry’s
6 ™ ed, hal. 9-76)

a. Total padatan (Total dissolved solid) : 3500 ppm

b. Alkalinitas : 700 ppm

¢. Padatan terlarut : 300 ppm

d. Silika : 60-100 ppm

e. Besi 0,1 mg/lt

. Tembaga 2 0.5 mg/lt

g. Oksigen 2 0.007 mg/lt
VI - |
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h. Kesadahan : 0

i. Kekeruhan 2 175 ppm
1. Minyak : 7 ppm
k. Residu fosfat : 140 ppm

Selain harus memenuhi persyaratan tersebut diatas, air umpan boiler harus
bebas dari zat-zat yang menyebabkan korosi, yaitu gas-gas terlarut seperti O..
COs. H,S dan NHs.

Sesuai hasil perhitungan pada neraca panas dapat diketahui total

kebutuhan steam sebagai berikut :

Tabel VII - 1. Kebutuhan steam untuk pemanas

No. Nama Alat Kode Alat | Jumlah steam (kg/jam)
1. | Vaporizer VP-01 162,9846
2. | Heater| H-01 18,7300
3. | Heater Il H-02 61,4907
4. | Reboiler Distilasi RB-01 355,0407
Total 598,2460

Untuk memperhitungkan faktor keamanan dan kebocoran, maka
direncanakan steam yang disediakan 20% lebih besar dari kebutuhan normal.

Jadi jumlah steam yang harus disediakan oleh boiler :

1,20 x 598,2460 kg/jam

717.8952 kg/jam

1582,6614 1b/jam
Steam yang digunakan adalah saturated steam pada suhu 200 °C dan
tekanan 16 kgdem®. Dari tabel AII1.2 Stoichiometry halaman 535 diketahui data

entalpi steam pada kondisi :




Il

I, liguid jenuh; Hy

i

204.0 kkal/kg = 367.20 Btu/lb

2. uapjenuh: H, = 667.1 kkal/kg = 1200.78 Bu/Ib

a. Power boiler
Power hoiler dihitung sesuai persamaan :

P::m(llF -H,)

33480

dimana m, = massa steam yang dihasilkan (Ib/jam)

H,

Il

entapi uap jenuh steam (Btu/lb)
He = entalpi liquid jenuh steam (Btu/lb)

maka :

fp— 1582,6614 Ib/jam x (1200,78 - 367,20) Buwjam
33480 Btu/jam. Hp

= 39,4 Hp ~ 40 Hp

Digunakan power boiler 40 Hp.

b. Kebutuhan Air Umpan Boiler

Kebutuhan air umpan boiler dihitung dengan persamaan sebagai berikut :

w=Y
I.‘

dimana W’ = kebutuhan air umpan boifer: b/jam

W

]

steam yang dihasilkan boiler: Ib/jam

F

faktor cvaporasi
Faktor evaporasi dihitung dengan persamaan :

(Hg - HI)
970.4

VIl -3
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(1200.78 - 367.20)
970.4

= 0.8390

1582,6614
0.8590

maka W’

Il

[842.4463 Ib/jam = 835.7330 kg/jam
Jadi kebutuhan air umpan boiler sebesar 835.7336 kg/jam
Kondensat sream disirkulasi dengan asumsi terjadi kehilangan sebelum disirkulasi
sebanyak 20% dari total kondensat steam.

Kondensat steam yang disirkulasi :

80/100 x 598,2460 kg/jam

478,5968 kg/jam
Air umpan boiler yang harus ditambahkan (make-up water) :
= 835,7336 - 478,5968

= 3571368 kg/jam

¢. Kebutuhan Bahan Bakar

Untuk bahan bakar boiler digunakan minyak diesel (diesel oil) dengan
heating value Hy = 19525 Btu/lb. Efisiensi pembakaran boiler 85 %. Kebutuhan
bahan bakar boiler :

~ ms(Hg - Hf)
Nsx Hy

i

dimana m; = massa bahan bakar; Ib/jam

m, = massa sream yang dihasilkan: Ib/jam

H, = entalpi uap jenuh steant; Btu/lb




Hy = entalpi liguid jenuh steam: Bu/lb
nu = ecfisiensi boiler
Hy = nilai kalor bahan bakar:; Buu/lb

1582,6614 x (1200,78 - 367,20)
0.85x 19525

maka my =

= 79.4923 Ib/jam
Diketahui densitas bahan bakar p = 54,9384 Ib/f
Maka rare volumetrik bahan bakar boiler :

79,4923 Ib/jam

QT o

Il

1,4469 ft'/jam x 28,32 liter/ft’

I

41 liter/jam

d. Perpindahan Panas Boiler
Boiler yang dipakai tipe water tube boiler.
Heating surface boiler = 10 ft* tiap | Hp.

Jadi heating surface boiler (A) :

A = Hpx 10 f’/Hp

40 Hp x 10 ft’/Hp

400 ft*
Ditetapkan rube boiler :

I. Nominal pipe size NPS =

2. Luas permukaan per panjang (ube a

el

Panjang rube L

1 in
0.344 fr/fi

8 f

VII -

T



VIl -0

Maka jumlah rube boiler: Nt :

N1
a, x L

400 fi°

0344 i’/ x 8 fi

145 buah

Ditetapkan jumlah tube boiler sebanyak 145 buah.

Spesifikasi Boiler B - 01

8]

L

Nama alat

Fungsi

Tipe

Panjang rube
Jumlah tube

Jenis bahan bakar
Jumlah bahan bakar
Efisiensi

Power boiler

10. Jumlah alat

2 boiler

: menghasilkan sream
: water tube boiler

: 81t(0,44 m)

: 145 buah

. diesel oil

: 41 liter/jam

: 85%

: 40 Hp

: | buah

2. Unit Penvediaan Air

Air merupakan bagian yang sangat penting dalam suatu industri Kimia.

Pada pabrik alil asetat ini dibutuhkan air dalam jumlah yang sangat besar,

sehingga diperlukan adanya unit penyediaan air sendiri karena selain lebih

ekonomis juga menjamin tersedianya air secara terus menerus.
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Pengadaan air diperoleh dari air sungai yang dipompa ke dalam bak
penampung pendahuluan, yang dilewatkan pada penyaring atau sekat guna
menghindari terbawanya kotoran-kotoran menuju bak penampung. Air dari bak
penampung selanjutnya dipompakan ke tangki sedimentasi (clarifier) untuk
ditambahkan flokulan (a/um) guna mengendapkan zat padat tersuspensi dalam air.

Air dari clarifier secara overflow dialirkan ke tangki penyaring pasir (sand
fiter) guna menghilangkan partikel-partikel yang belum terendapkan. Dari tangki

penyaring ini selanjutnya dialirkan ke dalam bak penampung air bersih.

a. Perhitungan Kebutuhan Air

Jumlah kebutuhan air pendingin, air sanitasi dan air umpan boiler
diperoleh berdasarkan perhitungan neraca massa dan neraca panas. Data
kebutuhan tersebut sebagai berikut :

1. Air Pendingin

Tabel VII - 2. Kebutuhan air pendingin pada peralatan proses

No. Nama Alat Kode Jumlah air (kg/jam)
|. | Reaktor R-01 27296,5273
2. | Coolerl C-01 5066,8090
3. | Cooler 1l C-02 2018,9298
4. | Cooler III C-03 1561,5127
5. | Condensor Distilasi CD-01 11013,9358
1 Total 46957,7146

Untuk menghemat pemakaian air, air bekas pendingin dari peralatan pendingin
perlu disirkulasi. Dengan asumsi, terjadi kehilangan 15 % dari total air sebelum
disirkulasi.

Air yang disirkulasi = 85/100 x 46957.7146 kg/jam

= 39914.0574 kg/jam
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Air yang harus ditambahkan (make-up water) :
= 406957,7146 - 39914.0574
= 7043.6572 kg/jam
2. Air Umpan boiler
Kebutuhan air umpan boiler dapat dilihat pada perhitungan Unit Penyediaan
Steam sebanyak = 357,1368 kg/jam
3. Air Sanitasi
Jumlah karyawan pabrik sebanyak 197 orang dengan kebutuhan air
1000 liter/hari setiap karyawan. Total kebutuhan air karyawan :

= 197 orang x 1000 liter/hari/orang

I

197000 liter/hari = 8208,3333 liter/jam
Air untuk keperluan laboratorium dan untuk pencucian alat diperkirakan 5000
liter/jam. Sehingga total kebutuhan air sanitasi :

= 8208,3333 + 5000

= 13208,3333 liter/jam x | kg/liter = 13208,3333 kg /jam
Dari perhitungan diatas dapat diketahui total kebutuhan air pabrik alil asctat
yang harus dipompakan dari sungai sebagai berikut :

I. airumpan boiler = 357.1368 kg/jam

2. air pendingin 7043.6572 kg/jam

3. air sanitasi 13208,3333 kg/jam

Total = 20609,1273 kg/jam



VIl -9

b. Perhitungan Peralatan Pengolahan Air
1. Pompa air sungai

FFungsi :  mengalirkan air sungai ke bak penampung air sungai (reservoir).

Kode : P-0I

Tipe :  pompa sentrifugal aliran radial

Rate air m = 20609,1273 kg/jam = 45434.5840 Ib/jam
Densitas p = 6243 Ib/f’

Viskositas o= 1,905 Ib/ftjam =53 « 107 Ib/ft.detik

Rate volumetrik air (Q) :

m
Q= =
p

45434,5840 Ib/jam
62,43 Ib/ft’

= 727,7684 ft'/jam = 0,2022 ft'/detik

Diameter optimum pipa (Di)
Diameter optimum pipa dihitung dengan menggunakan persamaan 15 hal. 496
Peters, untuk asumsi aliran turbulen (Nre > 2100).

Di = 3,9 qf**.p""

= 3,9x0,2022°" x62,43"" = 3.2

LN

in
Dipilih pipa nominal dengan spesitikasi :

NPS : 3in

Schedule : 40

Diameter dalam (Di) : 3,008 in= 02557 fi

luas penampang (A) : 7.38in" =0,05125 fit’




Uji bilangan Reynold

!
Ne, = PVP
1
Dimana V = 9
A
| = 0.2022 ft */detik
0,051251t°
= 3.9454 fudetik

62.431b/ft x 3,9454f/detikx 0,2557f1
53x 107" Ib/ft.detk

maka Ng. =

= 118833,5944
Nge > 2100, maka asumsi aliran turbulen benar.
Instalasi perpipaan yang digunakan :
a. Panjang pipa lurus L = 3000 m = 98425 ft
b. Tinggi pemompaan 7 =15m =492
¢. 3 buah standar elbow 90° dan 2 buah gate valve
Panjang ekivalen sambungan; Le :

a. elbow 90° (standar radius) Le

Il
(0%}

x 30 x 0.2557

b. gate valve (open) Le = 2 %13 x 0,2557

23.0130 ft

0.6482 fi

total

Total panjang ekivalen Le = 29,6612 fi

Il

Panjang pipa total XL L+Le

9842.5 + 29,6612

= 9872,1612 1

1}

29,6612 fi

VIL- 10
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Kontraksi yang terjadi :

I'riksi karena gesekan dalam pipa (1)

Dipilih pipa komersial sreel dengan & = 0,00015 ft

Untuk &/D = 0.0006 dan Ng. = 118833,5944 diperoleh dari appendix C-3 Alan
Foust hal. 721 didapat faktor friksi { = 0,021

maka

spo 002198721612 fi x (3.9454 fvdetik )’
T 2x32174ft—Ib_/Ib, detik? x 0,2557 ft

= 196,1317 fi-Ibf/Iby,

Energi mekanik pompa (-Ws)

AP g [AV? )
g =il—1+ BZ= |+ +XF
p ge/ \2gc
. AP
dimana — = 0 karena P, =P, =1 atm
P
AV? - ; : :
> = () karena tidak ada perubahan ukuran pipa sepanjang aliran
gc
) 2 a2
az-8 = 493t x 2 SERMHEL -, 455508 Ibylba
gc 32,174 fi-ib,/ib, .det’

maka -Ws = 0+492398+0+196,1317
= 2453715 fN-Ibylb,,
Kerja pompa :

- WsxQxp
nx 3550

WHP =
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2453715 fi-1b,/Ib, = 0.2022 i */detik » 62.43 Ib/fi’

WHP - — - i
0.80> 550 ft - Ib, /detik/HP
= 7.04 HP
PPower motor (P)
o = WHP
n

Dari fig. 14 — 38 Peters hal. 521 didapat n = 85%

Digunakan pompa dengan daya motor 9 Hp.

Spesifikasi Pompa Air Sungai

I. Kode alat : P-0I

2. Tipe 1 single stage centrifugal pump

3. Kapasitas :0.,2022 ft’/detik = 344 liter/menit
4. Head pompa 1 2453715 fi-lbf/lby, =75 m

5. Power motor : 9Hp

6. Bahan konstruksi : cast iron

7. lumlah : 2 buah (1 buah cadangan)

2. Bak Penampung Air Sungai
Fungsi : untuk menampung air yang dipompakan dari sungai dan juga
sebagai tempat pengendapan pendahuluan
Kode alat: B =01
+ Tipe :  bak persegi panjang

Rate air masuk m = 454345840 kg/jam



Densitas p = 1000 kg/m’
Waktu tinggal t = 1jam
Volume air yang ditampung (V) :

mx«t
V —

P

45434.5840 kg/jam x 1 jam
1000 kg/m’

45435 m’

Dirancang 90 % dari volume bak terisi air.
45435m’
0,90

50,5 m’

Volume bak Vv

1l

]

Dipakai bak bentuk persegi panjang dengan ketentuan :

panjang p= 2X

lebar | = X

Il
o)
>

tinggi t
Maka volume bak (V) :

Vi = p Al

I

lwd

-~
i

Il
—
A
L | ©
fJ.
N

Il
L
L
(=]
3

VIE-13
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Spesifikasi Bak Air Sungai

Kode alat : B-0l

Tipe . bak persegi panjang

Kapasitas © 505 m’

Dimensi . panjang = 5.02m
lebar = 256m
tinggi = 3.84m

Bahan konstruksi :  beton

Jumlah : | buah

. Clarifier (Tangki Pengendap)

Fungsi : Untuk mengendapkan kotoran yang tersuspensi dalam air dengan
menambahkan flokulan Alx(SO.)s. 18H-O.
Kode : T-0I

Tipe : tangki silinder vertikal dengan tutup bawah konis

Rate air masuk m = 45434,5840 kg/jam

Densitas p 1000 kg/m*

Waktu tinggal Y jam

454345340 kg/jam
1000 kg/m”*

i

Rate volumetrik air Q

45,4346 m“{]am
Dirancang tangki 90 % dari volume tangki berisi air dan dipilih perbandingan
tinggi (H) dan diameter (D) = | : 3 dengan sudut konis 45° dan digunakan 1

buah tangki pengendap.



! e e

Volume clarficr (V)

Volume clarifier (V

)

Volume silinder; Vs

Volume konis; Vc

maka :

diameter silinder

tinggi silinder

tinggi konis

D...

h

VIl - 13

45.4346 m fjam - 1, jam
0.90

= 2324 m’

volume silinder (Vs) + volume konis (Ve)

= YD’ (1 = 3D)

= 2335D°
1/122D%h  (h = tinggi konis = % D tg 45° = % D)
7/24.D°

0.1308 D

Vs + Ve
2.335 D% +0.1308 D’

2.4858 D’

|

—_—
i

.

oo | <
LN

(==}
“ -

= %D =%x22m)=11Im
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Desain pengaduk clarifier
Dipilih pengaduk jenis siv-plate blade turbin, dengan konfigurasi pengaduk
sebagai berikut : (Brown hal. 507)

DUDi

Il

3
ZilDi = 0.75-1.3

Baffle = 4 buah

W/Di = 0,10
L/Di = 0,25
IDi = 0,17

Dimana Dt : diameter dalam tangki
Di : diameter impeller
Zi : tinggi pengaduk dari dasar tangki
W : lebar haffle
L : panjang sudu
I : lebar sudu

Maka diperoleh :

Di= DY3 =22/3 = i3um
Zi = 13Di =13(0.73m) =09 m
W = 010Di= 0,10(0,73m)= 0.7m
L = 025Di= 0.25(0.73 m)= 0,18 m

—
I

0,20 Di= 0,2(0,73 m) = 0,15 m




Power pengaduk

Bilangan Reynold (Ng,)

Dimana Di = diameter impeller =0.73 m = 2,40 ft

N = putaran pengaduk = 60 rpm = 1 rps

p = densitas air = 62,43 Ib/ft’

T

maka Nke

]

= viskositas air = 5,3 x 107 Ib/ft.detik

2.40% x 1x 62,43

53x107"

678484,5283
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Untuk Ng. = 678484,5283 dari grafik 447 hal. 507 Brown diperoleh (power

number Y d =6

Power pengaduk P =

Dimana ;

DL S

dn’ Di’p

gc

diameter impeller = 2,40 f

putaran pengaduk =1 rps

densitas air = 62,43 Ib/ft’

faktor konversi satuan = 32.174 fi-lb,/Ibsdet’

6x1° x2.40° x 62.43
32,174

027.0342 fi-Ibd/detik x | Hp/350 fi-Iby/detik

.69 Hp



Efisiensi motor 82% (fig. 14-38 Peters hal 521)

169 Hp

Power motor p -
0.82

= 2.1 Hp

Digunakan power motor pengaduk clarifier P = 2.5 Hp.

Kebutuhan koagulan :

VII- 18

Diambil koagulan Aly(SO,)s.18H,0 diambil 10 rpm = 10 mg/liter air (Walas,

hal. 309). Laju alir volumetrik air masuk; Q; = 45,4346 m*/jam. Maka jumlah

Koagulan yang ditambahkan pada clarifier sebanyak

10 mg/liter x 45434.6 liter/jam

I

454346 mg/jam = 0,454 kg/jam

Spesifikasi Tangki Pengendap

Kode alat : T-01

Tipe . grafiti clarifier

Kapasitas . 2524 m’

Dimensi : tinggisilinder = 6,6m

diameter silinder= 2.2 m
tinggi konis = 1L 1

Power motor pengaduk : 2.5 Hp

Kebutuhan flokulan : 0.454 kg/jam
Bahan konstruksi : stainless steel

Jumlah : | buah
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4. Sand Filter (Tangki Saringan Pasir)

Kode alat o T=02

Fungsi untuk menyaring partikel yang belum terendapkan vang
lerdapat dalam air yang Keluar pada aliran overflow
clarifier.

Tipe 2 grafity sand filter

Rate air masuk m = 45434,5840 kg/jam

Densitas air p = 1000 kga’1113

Rate volumetrik air masuk (Q) :

45434,5840 kg/jam
1000 kg/m’

45,4346 m*/jam = 0,7572 m’/menit

Diambil kecepatan filtrasi:  Qf = 0,50 m>/m’.menit
Maka luas penampang tangki (A)
Qr

0,7572 nf{iam_
0.50 m*/m*menit

= [.5lm

Dipilih tangki saringan pasir berbentuk persegi empat dan digunakan 1 buah

tangki.
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Luas tangki A =X (X = panjang sisi tangki)

X = xle

= (1.51)"

= 1,23 m
Spesifikasi Sand Filter
[. Kode alat :T-02
2. Tipe . grafity sand filter
3. Dimensi : tinggi pasir halus = 030 m
tinggi pasir kasar = 0,30 m
tinggi kerikil = 0,30 m
panjang sisi tangki = 1,23 m
5. Bahan konstruksi : stainless steel
6. Jumlah : | buah \
Bak Air Bersih
Kode alat  : B-02
Fungsi : menampung air bersih keluar sand filter untuk kebutuhan air

umpan boiler, air pendingin dan air sanitasi.

Tipe . bak beton persegi panjang

Rate air masuk m 45434,5840 kg/jam

1000 kg/m®

Il

Densitas p

1]

Waktu tinggal 1 jam

45434.5840 kg/jam x | jam

1000 g/ = 45,4346 m’

Volume air tertampung =




Dirancang 90 % dari volume bak terisi air.

454346 m°
0.90

Maka volume bak V =

= 305m’

Dipakai bak bentuk persegi panjang dengan ketentuan :

panjang p= 2X
lebar | = X
tinggi t = 1,5X

Maka volume bak (V) :

¥ =p.l.t
=13
%
<[y
3
_(505)"
3
= 2.56m

Sehingga dimensi bak dapat dihitung :
panjang p =2x256=5,12m
lebar | =256m
tinggi t =1,5%x256=3.84m

Spesifikasi Bak Air Bersih

I. Kode alat : B-02
2. Tipe . bak beton persegi panjang
3. Kapasitas : 50,5 m’

4. Dimensi : panjang :5.12m

VI - 21



VII-22

lebar :2.56m
tinggi  :3.84m
Bahan konstruksi . beton
Jumlah : | buah

lon exchanger (Penukar lon)
Tangki ini terdiri dari buah yaitu tangki kation exchanger dan tangki anion

exchanger. Air yang masuk ke ion exchanger adalah air make-up umpan

boiler.
a. Kation exchanger
Fungsi : untuk mengikat kation dalam air dengan menggunakan resin
asam.

Kode alat : KE - 01

Il

Rate air masuk m 357,1368 kg/jam

Densitas p

1000 kg/m’
Diambil faktor keamanan desain 20 %.

Rate volumetrik air masuk (Q) :

1,20x 357,1368 kg/jam

2N 1000 kg/m’

il

0,4286 m’/jam
Diperkirakan Kkandungan air masuk yang akan dihilangkan Kationnya

sebagai berikut :
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Mg™*:Ca™ = 0,7995 mek/liter

Fe' = (0,356 mek/liter
Mn'? = 0,0182 mek/liter
Total = 0,8533 mek/liter

Kation exchanger beroperasi 160 jam/minggu dengan 8 jam regenerasi
perminggu. Total kation yang dihilangkan :
= 0.8533 mek/liter x | grek/1000 mek x 0,4286 m*/jam x
1000 liter/m’ x 160 jam
= 58,52 grek
Resin yang digunakan jenis greensand (Fe silikat) dengan spesifikasi :
(Perrys edisi 6 tabel 16 —4 dan tabel 19 - 7 hal. 19 -41).
Kapasitas penyerapan : 0,5 — 2,0 grek/liter ( diambil 0,5 grek/liter)
Tinggi bed minimum : 24 in

Regenerasi resin -~ : HCl atau H,SOy4 gr/liter resin

kation yang diserap

Volume resin V

kapasitas penyerapan

58,52 grek
0,5 grek/liter

= 117,04 liter = 0.1170 m°

Dirancang tinggi bedh = D

1
i
Diameter bed D= {ﬂ}

18

4 (;1170 %
B Rt ol = 053m
3.14
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Digunakan diameter bed D = 0,53 m
Tinggi bed h =D=0.53m

Tinggi tangki total H

1}

2 x tinggi hed
=2x053m = 1.06m
Kebutuhan HCI untuk regenerasi resin :

Diambil regenerasi : 110 % gr HCl/liter resin.

HCI yang dibutuhkan

1.1 gr HCVliter = volume resin

1.1 gr HCVliter » 117.04 liter

= 128,744 gr
Untuk regenerasi  digunakan larutan HCI 37% dengan densitas
1,180 grfcmj. Kebutuhan HCI 37 %

128,744 gr
1,180 gr/em?

109 cm® = 0,109 liter

Jadi untuk sctiap 8 jam regenerasi/minggu dibutuhkan larutan HCl 37%

sebanyak 0,109 liter.

Spesifikasi Kation Exchanger

I. Kode alat : KE-01
2. Tipe . fixed bed kation exchanger
3. Kapasitas penyerapan : 0,5 grek/liter

4. Dimensi tangki
a. Diameter :0.53m
b. Tinggi tangki : 1,06 m

c. Tinggibed :0.53m
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5. lJenis resin 1 greensand (I'e silikat)
6. Regenerasi . HCI137%
7. Bahan Konstruksi : carbon steel
8. Jumlah : 1 buah
. Anion Exchanger
Fungsi : untuk mengikat anion dalam air dengan menggunakan resin basa.
Kode : AE-0I

Rate air masuk m

357.1368 kg/jam

Densitas p = 1000 kg/m’

Diambil faktor keamanan desain 20 %.

Rate volumetrik air masuk (Q) :

Ol 1.2x357,1368 kg/jam
1000 kg/m*

1]

0,4286 m’/jam
Diperkirakan kandungan air masuk yang akan dihilangkan anionnya :

S04 : 200 mg/liter = 0,4167 mgrek/liter

NO  : 10mg/liter = 0,3333 mgrek/liter
3 1S mg/liter = 0,0770 mgrek/liter
Total = 0.8270 mgrek/liter

Anion  exchanger beroperasi 160 jam/minggu  dengan 8  jam
regenerasi/minggu. Total anion yang dihilangkan :
= 0.8270 mgrek/liter x 0,4286 m"'»’jam x | grek/1000 merek x
1000 liter/m” x 160 jam

= 56,71 grek



Resin yang digunakan jenis acrvilichased dengan spesifikasi :
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(Perrys edisi 6 tabel 16 —4 hal. 16 — 10 dan tabel 19 — 7 hal. 19 — 41)

a. Kapasitas penyerapan : 0.35 - 0.70 grek/liter (diambil 0.5 grek/liter)

b. Tinggi bed minimum : 30 in
c. Regenerasi resin 1 70 — 140 gr NaOH/liter resin

anion yang diserap

]

Volume resin V

kapasitas penyerapan

56,71 grek
0,50 grek/Itr

= 113,42 liter
= 0,1134m’°

Dirancang tinggi bedh =D

r %
Diameter hed D = ﬂ}
T

=032 m

_ [4x0,1134]"
3,14

Tinggi bed (h) = D=052m
Tinggi tangki total H= 2 x tinggi bed

=2x052m = 1.0dm

Kebutuhan NaOH untuk regenerasi resin :
Diambil regenerasi : 70 gr NaOH/liter resin.

NaOH yang dibutuhkan = 70 gr/liter x volume resin

= 70 gr/liter = 113,42 liter

I

7939.4 gr = 7.9394 kg

Jadi untuk setiap 8 jam regencrasi/minggu dibutuhkan NaOH = 7.9394 kg.
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Spesifikasi Anion Exchanger

1. Kode alat : AE =01

1

Tipe

‘s

o silinder vertikal

Kapasitas penverapan : 0.5 grek/liter

4. Dimensi tangki

a. Diameter 10,52 m

b. Tinggi : 1,04 m
5. Tinggi bed 10,52 m
6. Jenis resin . acrylic based
7. Regenerasi : NaOH
8. Bahan konstruksi : carbon steel
9. Jumlah : | buah

7. Tangki Air Umpan Boiler

Kode alat

Fungsi

Tipe
Rate air masuk
Densitas

Waktu tinggal

Volume air tertampung

: T-03

: menampung air yang keluar dari anion exchanger dan kondesat

steam yang diresirkulasi untuk kebutuhan air umpan boiler.

. tangki persegi panjang

]

(m) 835.7336 kg/jam

(p) = 1000 kg/m’

|

(1) = § jam

I

835,7336 kg/jam x 8 jam
1000 kg/m’

If

6.686 m’




Bak dirancang 90 % dari volume tangki berisi air.

Maka volume tangki (V) =

Dipakai tangki bentuk

6.686m"
(.90

=743 m’

persegi panjang dengan ketentuan :

panjang p= 2X

lebar I
tinggi t

Volume tangki (V)

= X

= 1,5X

| [1}"3’
3

L [7,43]%
3

= 1,35 m

Spesifikasi Tangki Air Umpan Boiler

1. Kode alat
2. Tipe
3. Kapasitas
4. Dimensi
Panjang
Lebar
Tinggi
5. Bahan konstruksi :

6. Jumlah

T-03
tangki persegi panjang

7.43 m’

270 m
1.35m
203 m

stainless steel

|1 buah
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8. Bak Air Pendingin
Kodealat : B-03
Fungsi : menampung air pendingin make-up dan air bekas pendingin
vang disirkulasi setelah melewati cooling tower

Tipe : bak beton persegi panjang

Rate air masuk (m) 46957.7146 kg/jam

Densitas (p) 1000 kg/m”

Waktu tinggal (1) I jam

46957,7146 kg/jam = 1 jam
1000 kg/m*

Volume air tertampung

46,96 m’

Dirancang 90 % dari volume bak berisi air dan digunakan 1 buah bak.

Maka volume bak (V) = ki L 52m’

Dipakai bak bentuk persegi panjang dengan ketentuan :

panjang p= 2X

lebar =X
tinggi t= 59X
Voiume bak (V) = Pyl
= 3%




Spesifikasi Bak Air Pendingin

I. Kode alat :B-03
2. Tipe . bak beton persegi panjang
3. Kapasitas : 52 m’
4. Dimensi
a. panjang :532m
b. Lebar :2,6m
c. tinggi :39m
5. Bahan konstruksi  : beton
6. Jumlah : | buah
Bak Air Sanitasi
Kode alat : B-04
Fungsi : menampung air keperluan karyawan pabrik, laboratorium dan
lain-lain
Tipe : bak beton persegi panjang

Rate air masuk (m) 13208,3333 kg/jam

Il

Densitas  (p) 1000 kg/m’

Waktu tinggal (1) | jam

13208.3333 kg/jam = | jam

1000 kg/m*

Volume air tertampung (V)

13.21 m*

I

Dirancang 90 % dari volume bak berisi air.

13.21m’ 3
Maka volume bak(V) = —— = 14.7m
0,90
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Dipakai bak bentuk persegi panjang dengan ketentuan :
panjang p = 2X
lebar I = X
tingegi t = 135X
Maka volume bak (V) :
V' Fp.let
=3x°

- )
| G

= 1,70 m
Kebutuhan kaporit :
Digunakan kaporit dengan dosis 3 ppm (Kirk-Othmer Vol. 22 hal. 85)

Maka jumlah kaporit yang ditambakkan ke bak air sanitasi untuk setiap jam

proses :

]

3 mg/liter x 13208,3333 liter/jam

i

39625 mg/jam = 0,0396 kg
Spesifikasi Bak Air Sanitasi

1. Kode alat : B-04

2. Tipe

: bak beton persegi panjang

3. Kapasitas 14,7 m’



10.

4. Dimensi
a.  panjang
b. lebar
c. linggi
5. Bahan konstruksi

6. Jumlah

Fungsi : mendinginkan air pendingin sebelum disirkulasi.

Kodealat : CT -0l

:3.4m
1.7 m
:255m
: bak beton

: | buah

Cooling Tower (Menara Pendingin)

Tipe . induced drafi cooling tower
Rate air masuk (m) = 39914,0574 kg/jam
Densitas  (p) = 1000 kg/m’
. m
Rate Volumetrik air (Q) = —
P
- 39914,0574 kg/jam

Suhu air masuk CT - 01
Suhu air keluar CT - 01
Suhu wer bulb

Suhu approach

Suhu range

1000 ke/m

39,9141 m*/jam (175,75 gpm)

45 °C = 113°F

30°C = 86 °F

]

70 °F

Il

86 -70=16"F

113-86=27"F

VIl -
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Konsentrasi air 2 gpm/ft” (Perrys edisi 6 hal. 12— 13).
Maka didapat luas permukaan teoritis tower (A)

175,75 gpm

-8

= 87:8750 I
2gpm/ft

Power teoritis fan (untuk 100 % standart performance) 0,04 Ilpfl'l: luas rower.
Power fan P = 0.04 Hp/ft" x 87.8750 it"
= 352 Hp

I)

Power motor; BHP = ———F——
efisiensi motor

I

3,52 Hp
0.85

=414 Hp

Digunakan power motor standar sebesar 5 Hp.

Spesifikasi Cooling Tower

1. Kode alat : CT-01

2. Kapasitas : 39.9141 m¥jam

3. Tipe : induced draft cooling tower
4. Suhu airmasuk  : 45°C

5. Suhu air keluar 1 30°C

6. Powermotor fan @ 3 Hp

7. Jumlah : | buah
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3. Unit Penvediaan Listrik

Sumber daya listrik yang melayani pabrik ini disuplai dari PLN. juga
dipersiapkan generator cadangan bila terjadi pemadaman arus listrik dari PLN.
Listrik tersebut didistribusi melalui suatu terminal utama dengan pertimbangan
bahwa apabila salah satu lubang mengalami kemacetan, maka tdak akan
mengganggu yang lainnya.

Jaringan listrik selanjutnya diatur secara sentral dari terminal utama, tetapi
pada tiap unit digunakan lokal terminal untuk dilanjutkan ke masing-masing unit
yaitu unit proses, unit utilitas, unit penerangan dan unit bengkel. Hal ini untuk
mencegah kemungkinan pemadaman total tiap unit, maka dihubungkan dengan

fuse box. Untuk lebih jelasnya dapat dilihat pada skema listrik pabrik berikut :

PLN » Gardu »  Meteran

- Panel Unit
Proses
n Panel Unit
Utilitas

ATS | Travo [=sf LOIEL L o
Utama -
= Panel Unit
> Penerangan
Panel Unit
Genset Bengkel
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Perkiraan kebutuhan tenaga listrik disajikan dalam abel berikut :
Tabel VII - 4. Kebutuhan Tenaga Listrik untuk Unit Proses
]—,—— o ; - | Kode Dava Total
No. Nama alat Alat Jumlah (Hp) (Hp)
1. | Compressor Udara CP-01 | 62 62
2. | Compressor Asam Asetat | CP-02 I 26 26
3. | Pompa Larutan Asam Asetat | P-01 I I
4. | Pompa Bottom Flash Drum P-02 | 1 I
5. | Pompa Refluks Distilasi | P-03 1 | I
6. | Pompa Bottom Distilasi | P-04 I 1 1
Total 92
Total kebutuhan listrik untuk unit proses adalah ;
=92 Hp x 0,7457 kW/Hp
= 68,6044 kW
Tabel VII - 5. Kebutuhan Tenaga Listrik untuk Unit Utilitas
No Nama alat }.i(;:tc Jumlah | Daya (Hp) | Total (Hp)
1 | P. Air Sungai P-0l 1 9 9
2 | P. Tangki Pengendap | P —-02 1 2,5 25
3 | P. Distribusi Air P-03 1 2,5 2.5
4 | P. Air Umpan Boiler | P-04 1 | 1
5 | P. Air Pendingin P-05 | 7 ¥
6 | P. Resirkulasi P-06 | 335 35
7 | P. Air Sanitasi P-07 1 25 2.5
8 | P. Bahan Bakar P-08 I ] 1
9 | Clarifer (Pengaduk) T-01 1 2.5 2.5
10 | Cooling Tower (fan) | CT -0l I 5 ﬂ 5
Total e 36,5

Total kebutuhan listrik untuk unit utilitas adalah :

= 36,5 Hp x 0,7457 kW/Hp

= 27,2181 kW
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Tabel VII - 6. Kebutuhan Tenaga Listrik untuk Unit Penerangan

No. Ruangan/Tempat Luas : ft’ ft candela Lumen
I. | Pos Keamanan 344 10 3440
2. | Jalan dan taman 6458 10 64580
3. | Parkir angkutan 1292 10 ! 12920
4. | Parkir karyawan/tamu 4036 10 ' 40360
5. | Kantor 9418 20 188360
6. | Perpustakaan 1076 20 21520
7. | Mushallah 6727 10 67270
8. | Kantin 431 10 4310
9. | Poliklinik 1076 10 10760
10. | Daerah proses 80729 10 807290
I'l. | Laboratorium 2422 20 48440
12. | Bengkel 3229 10 32290
13. | Daerah bahan baku 6458 10 64580
14. | Daerah produk 1615 10 16150
15. | Daerah utilitas 9418 10 94180
16. | Toilet 323 5 1615
17. | Ruang kontrol 538 20 10760
18. | PMK 538 10 5380
19. | Halaman pabrik 3229 10 32290
20. | Gudang 2422 10 24220
Total 1550715

Untuk parkir, taman, jalanan dan halaman pabrik digunakan lampu mercury 100

watt dengan lumen output 3000/buah.

Jadi jumlah lampu mercury yang digunakan :

(64580 +12920 + 40360 + 32290) lumen

3000 lumen/buah

150150 lumen
3000 lumen/buah

50,05 buah = 50 buah

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

output 1960/buah. Jadi jumlah lampu TL 40 watt yang digunakan :
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1550715150130
1960

= 714.6 buah = 715 buah

Jumlah daya listrik yang digunakan :

a.  Lampu mercury : 100 watt x 50 = 5000 wau
b. Lampu TL 40 40 watt = 715 = 28600 watl
c. AC : 200 watt x 10 = 2000 wat
Total = 35600 watt = 35,60 kW

Kebutuhan tenaga listrik lainnya seperti bengkel dan instrumen dan sebagainya

ditetapkan sebesar 20 % dari total kebutuhan listrik untuk alat proses dan utilitas,

yaitu :

= 0,20 (tenaga listrik proses + tenaga listrik utilitas)
= 0,20 (68,6044 +27,2181)

=19,1645 kW

Jadi total kebutuhan listrik :

a. unit proses : 68,6044 kKW
b. unit utilitas : 27,2181 kW
C. penerangan : 35,60 kW
d. lainnya o 19,1645 kW
Total : 130,5870kW = 151 kW

Power Generator
Generator disediakan hanya untuk menyuplai kebutuhan listrik proses dan

utilitas apabila terjadi gangguan listrik dari PLN. Diketahui power faktor



VII - 38

untuk generator penggerak mesin diesel sebesar 0.85. Maka power generator

yang dibutuhkan

A

iﬁ total kebutuhan listrik proses + utilitas

power faktor )

95.8225kW

0.85

= 12, 7kW

Digunakan generator dengan daya terpasang 150 kW = 150 KVA

Spesifikasi Generator
1. Jenis
2. Power

3. Tegangan

4. Power faktor
5. Fase

6. Putaran

7. Jumlah

: AC generator
1 150 KVA

1 220/380 volt
: 0,85
1 3 (tiga)
2 1500 rpm

: | buah

. Kebutuhan bahan bakar generator

Bahan bakar yang digunakan adalah diesel oil dengan heating value

Hv = 19525 Buw/lb dan densitas bahan bakar p = 54.9384 Ib/cuft.

Jumlah bahan bakar yang digunakan :

150000 watt

19.525 Btu/lb x 0,239 watt.jam/Blu x 54,9384 Ib/cufi

= 0.5851 ft’/jam

=16.6 liter/jam
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Diperkirakan total gangguan listrik dari PLN dalam selama | tahun produksi
sebanyak 2 minggu atau 336 jam.
Bahan bakar untuk kebutuhan generator :

= 336 jam/tahun x 16.6 liter/jam

= 3577.6 liter/tahun = 0.70 liter/jam

4. Unit Penvediaan Bahan Bakar

Unit penyediaan bahan bakar dimaksudkan untuk memenuhi kebutuhan
bahan bakar pabrik yaitu pada peralatan boiler dan bahan bakar cadangan pada
peralatan generator yang disimpan pada tangki bahan bakar.

Kode :TBB-0lI
Fungsi : Menampung bahan bakar untuk boiler dan bahan bakar cadangan
generator

Tipe  : Silinder vertikal

a. Volume tangki. Vt

Dari perhitungan unit penyediaan steam (boiler) dan unit penyediaan listrik
(cadangan generator) diketahui laju alir volumetrik bahan bakar :

Q

Il

(41 +0,70) liter/jam

41.70 liter/jam
Volume bahan bakar untuk | bulan persediaan :

Vv

1]

41,70 liter/jam x 720 jam

30024 liter = 30.024 m®
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Tangki dirancang dengan ketentuan :
a. 90 % dari volume tangki terisi bahan bakar dan digunakan | buah tangki
b. Perbandingan tinggi (H) = 1.5 Diameter tangki; H = 1.5D

Maka volume tangki :

30,024 m "_
0.90

= 3336m’

Dimensi Tangki
Volume tangki = Volume silinder + Volume tutup
Volumessilinder; Vs =% nD’H  (H=1,5D)

=Y%.a.D". (1,5D)

=0,375 .2.D°
Volume tutup ; Vh =(0,000049 D’) D dalam satuan in
Atau =0,08467 D’ D dalam satuan m
Maka :
Vit = Vs+ Vh

0.375. 7.D° + 0.08467 D*

= 1,26217 D?

Diameter tangki D

Il
e
%) 2
N
b | o~
|
SR

_ 33.36m* )"
1.26217

298 m



NN

Tinggi silinder; H 15D

1.,5x 298 m

447 m

Spesifikasi Tangki Bahan Bakar

a. Tipe : silinder horisontal
b. Kapasitas 2 33.36m’

¢. Diameter 0 2,98 m

d. Panjang : 447 m

¢. Bahan konstruksi : carbon steel

f. Jumlah : | buah
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VIIL. INSTRUMENTASI DAN KESELAMATAN KERJA

1. Instrumentasi

Untuk mengatur dan mengendalikan kondisi operasi peralatan sehingga
didapatkan produk sesuai dengan yang diharapkan maka diperlukan adanya alat
kontrol dan instrumentasi. Instrumentasi ini dapat merupakan suatu petunjuk
(indicator), suatu perekam (recorder) atau suatu pengontrol (controller). Dalam
industri kimia banyak variabel proses yang perlu di kontrol seperti temperatur,
tekanan, ketinggian cairan, kecepatan alir, dll.

Pada perancangan pabrik alil asetat ini instrumen yang digunakan berupa
alat kontrol otomatis dan manual. Hal ini tergantung dari sistem peralatan dan

faktor pertimbangan teknis dan ekonomisnya.

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

1. Dapat menjaga variabel proses pada operasi yang dikehendaki.

to

Laju produksi dapat diatur dalam batas-batas yang aman.

=1

3. Kualitas produksi lebih terjamin.

4. Membantu mempermudah pengoperasian suatu alat.

4

Kondisi-kondisi yang berbahaya dapat diketanui secara dini melaiui alarm
peringatan schingga lebih terjamin keselamatan Kerja.

6. Efesiensi akan lebih meningkat.

Beberapa alat kontrol atau instrumen yang digunakan pada pabrik alil

asetat sebagai berikut :

VII -1
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Pressure Controller (PC)

Fungsi : untuk mengatur, mengontrol dan mengendalikan tekanan operasi.
Pressure Indicator (P1)

Fungsi : untuk mengetahui atau melihat secara langsung tekanan operasi pada
peralatan proses.

Pressure Indicator Controller (P1C)

Fungsi : untuk mengatur, mengontrol dan mengendalikan serta mengetahui
secara langsung tekanan operasi pada peralatan proses.

Temperature Controller (TC)

Fungsi : untuk mengatur, mengontrol dan mengendalikan temperatur operasi.
Temperature Indicator (TI)

Fungsi : untuk mengetahui secara langsung temperatur operasi dari alat-alat
produksi.

Temperature Indicator Controller (TIC)

Fungsi : untuk melihat secara langsung temperatur, sekaligus mengontrol dan
mengendalikan temperatur operasi.

Level Controller (1.C)

IFungsi : untuk mengontrol ketinggian permukaan cairan dalam peralatan.
Level Indicator (L1)

Fungsi: untuk melihat tinggi permukaan cairan dalam suatu alat operasi.
Flowrate Controlier (FC)

Fungsi : untuk mengontrol laju alir bahan ke dalam suatu peralatan proses.
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10. Feed Ratio Controller (FRC)

Fungsi : untuk mengontrol perbandingan laju alir bahan ke dalam suatu

peralatan proses.

2. Keselamatan Kerja

Memasuki  era  globalisasi, Indonesia  ditantang  untuk  memasuki
perdagangan bebas sehingga jumlah tenaga kerja yang berkiprah disektor industri
akan bertambah sejalan dengan pertambahan industri. Dengan pertambahan
tersebut, maka konsekuensi permasalahan industri juga semakin kompleks,
termasuk masalah keselamatan dan kesehatan kerja (K3).

Kemajuan teknologi dan perubahan struktur ekonomi akan menuntut
perubahan pola pikir dan perilaku masyarakat, sikap dan disiplin kerja,
lingkungan dan kondisi kerja. Demikian juga dalam menghadapi resiko kerja,
perlu kerjasama yang baik antara pengusaha, karyawan dan semua pihak yang
terkait dalam proses produksi.

Unsur Keselamatan dan Kesehatan Kerja (K;) merupakan salah satu aspek
yang mendapat perhatian dalam pembangunan ketenagakerjaan. Dijelaskan dalam
Undang-Undang Republik Indonesia Nomor 23 tahun 1992, pasal 23 (ayat 1)
bahwa kesehatan kerja discienggarakan agai setiap pekerja dapat bekerja secara
schat tanpa membahayakan diri sendiri dan masyarakat sckelilingnya, agar
diperoleh produktivitas kerja yang optimal scjalan dengan program perlindungan
tenaga kerja.

Berkaitan dengan itu, pemerintah mcndor(;ng pelaksanaan program

keselamatan dan keschatan kerja di perusahaan-perusahaan industri serta
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mengusahakan agar keselamatan dan keschatan kerja dapat menjadi naluri dan
budaya masyarakat. Berbagai upaya untuk menciptakan K; telah dilakukan, antara
lain melalui perundang-undangan seperti Undang-Undang Kesclamatan Kerja
Nomor | Tahun 1970 yang mewajibkan setiap perusahaan melaksanakan usaha-
usaha keselamatan dan kesehatan kerja, juga melalui kampanve K; sejak bulan
Januari 1993, pembentukan P,K; (Panitia Pembina Keselamatan dan Keschatan
Kerja) disetiap perusahaan, penyediaan alat-alat pengaman dan peralatan Ks,
pengadaan tenaga ahli K3 dan sebagainya. Apabila keselamatan kerja diperhatikan
dan dilaksanakan dengan baik maka dampaknya adalah para pekerja dapat bekerja
dengan perasaan aman, sehingga meningkatkan cfisiensi kerja.

Pada umumnya bahaya-bahaya yang terjadi pada suatu pabrik dapat
disebabkan karena kecelakaan mesin-mesin pabrik, kebocoran bahan-bahan yang
berbahaya, peledakan, kebakaran. Usaha untuk mengurangi dan mencegah
terjadinya bahaya yang timbul di dalam pabrik antara lain :

1. Bangunan Pabrik

Bangunan pabrik meliputi gedung maupun unit peralatan :

a. Konstruksi gedung harus mendapat perhatian yang cukup besar.

b. Perlu memperhatikan kelengkapan peralatan penunjang untuk pengamanan
terhadap bahaya alamiah, seperti untuk bangunan yang tinggi dipasangkan
penangkal petir, bahaya alamiah lain seperti angin dan gempa. Olch karena
itu perusahaan bekerja sama dengan pemerintah setempat dalam hal ini
Badan Metercologi dan Geofisika agar dapat mengetahui lebih awal

tentang bahaya alamiah tersebut.
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Ventilasi

Pada ruang proses maupun ruang lainnya, pertukaran udara diusahakan
berjalan baik schingga dapat memberikan kescgaran kepada karvawan serta
dapat menghindari gangguan pernapasan.

Perpipaan

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

Alat-alat penggerak

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

Listrik

Pada pengoperasian maupun perbaikan instalasi listrik hendaknya selalu
menggunakan alat pengaman yang telah disediakan. Dengan demikian para
pekerja dapat terjamin keselamatannya. Hal-hal yang perlu diperhatikan
adalah sebagai berikut :

a. Keselamatan listrik di bawah tanah sebaiknya diberi tanda-tanda tertentu.
b. Sebaiknya disediakan pembangkit tenaga cadangan.

¢. Semua bagian pabrik harus diberi penerangan yang cukup.

d. Distribusi beban harus seimbang antara bagian yang satu dengan yang lain.
Pencegahan kebakaran dan penanggulangan bahaya kebakaran.

Penyebab kebakaran dapat berupa :
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a. Kemungkinan terjadinya nyala terbuka vang datang dari unit utilitas.
workshop, laboratorium dan unit proses lainnya.
b. Terjadinya loncatan bunga api pada sckitar workshop dan stop kontak
serta pada alat lainnya.
¢. Gangguan peralatan utilitas seperti pada combustion chamber boiler.
Cara mengatasi bahaya kebakaran meliputi :
I. Pencegahan bahaya kebakaran.
a. Penempatan alat-alat utilitas yang cukup jauh dari power plant tetapi
praktis dari unit proses.
b. Bangunan seperti workshop. laboratorium, dan kantor sebaiknya
diletakkan agak jauh dari unit proses.
c. Pemasangan isolasi yang baik pada seluruh kabel transmisi yang ada.
d. Diberi tanda-tanda larangan suatu tindakan yang dapat mengakibatkan
kebakaran seperti tanda larangan merokok.
2. Pengamanan dan pengontrolan kebakaran.
Apabila terjadi kebakaran api harus dilokalisir, harus dapat diketahui
kemungkinan apa saja yang dapat terjadi dan bagaimana cara mengatasi.
Dimana letak dari pemadam kebakaran ini sesuai dengan tata letak pabrik
vaitu dekat dengan bengkel, daerah bahan baku. serta daerah utilitas.
Karyawan
Karyawan terutama Kkaryawan proses perlu diberikan bimbingan, pengarahan
ataupun pendidikan dan latihan, studi banding serta kursus agar dapat

melaksanakan tugasnya yaitu dimana karyawan tersebut ditempatkan sesuai
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dengan keahlian dan latar belakang pendidikan ataupun pengalaman mereka
schingga dengan pertimbangan itu  karyawan bekerja  dengan tidak
membahayakan keselamatan jiwa maupun keselamatan orang lain.

Pemakaian alat pengaman kerja pada pabrik alil asetat yaitu berupa Alat
Pelindung Diri (APD). Perlindungan tenaga kerja melalui usaha-usaha teknis
pengaman tempat, peralatan dan lingkungan kerja adalah sangat perlu diutamakan.
Namun kadang-kadang keadaan bahaya masih belum dapat dikendalikan
sepenuhnya sehingga perlu digunakan alat pelindung diri.

Penggunaan alat pelindung diri merupakan salah satu upaya mencegah
terjadinya kecelakaan kerja sebab telah diketahui bahwa pengguna pelindung diri
sangat berperan menciptakan keselamatan ditempat kerja. Bila alat-alat proteksi
diri tidak memadai atau tenaga kerja tidak memakainya sama seckali karena
mereka lebih senang tanpa pelindung, akibatnya mungkin terjadi kecelakaan pada
kepala, mata, kaki, dan lain-lain.

Alat-alat pelindung diri yang digunakan pada pabrik alil asetat ini sebagai
berikut :

1. Pakaian kerja
Pakaian kerja merupakan alat pelindung terhadap bahaya-bahaya kecelakaan.
Untuk itu. perusahaan menyediakan jenis pakaian kerja yang cocok. Pakaian
kerja mungkin cepat rusak oleh karena sifat pekerjaan yang berat, keadaan
udara lembab dan pekerjaan penuh kotoran. Pakaian tenaga kerja pria yang

« bekerja melayani mesin seharusnya berlengan pendek, pas atau longgar pada
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dada atau punggung, tidak berdasi dan tidak ada lipatan-lipatan vang mungkin
mendatangkan bahaya.

Kacamata

Salah satu masalah tersulit dalam pencegahan kecelakaan adalah pencegahan
yang menimpah mata. Kecelakaan mata berbeda-beda sehingga jenis kacamata
pelindung vang digunakan juga beragam. Banyak pekerja yang enggan
menggunakan alat pelindung tersebut dengan alasan menganggu pelaksanaan
pekerjaan dan mengurangi kenikmatan kerja. Tenaga kerja yang berpandangan
bahwa resiko kecelakaan terhadap mata adalah besar akan memakainya
dengan kesadaran sendiri. Sebaliknya, jika mereka merasa bahwa bahaya itu
kecil, mereka tidak akan menggunakannya.

Sepatu pengaman

Sepatu pengaman seharusnya dapat melindungi tenaga kerja terhadap
kecelakaan-kecelakaan yang disecbabkan oleh bahan-bahan berat yang
menimpah kaki seperti paku atau benda tajam lainnya yang mungkin terinjak.
Selain itu sepatu pengaman juga harus bisa melindungi kaki dari bahaya
terbakar karena logam cair dan bahan kimia Korosif lainnya, juga
kemungkinan tersandung atau tergelincir. Biasanya sepatu kulit yang kuat dan
baik cukup memberikan perlindungan
Sarung tangan

Fungsinya melindungi tangan dan jari-jari dari api panas dingin, radiasi
elekrtomagnetik dan radiasi mengion, listrik, bahan kimia, benturan dan

pukulan, luka dan lecet, infeksi dan bahaya-bahaya lainnya yang bisa
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menimpa tangan jenis sarung tangan yang dipakai tergantung dari tingkat
kecelakaan yang akan dicegah yang penting jari dan tangan harus bebas
bergerak.
Helm pengaman
Helm pengaman harus dipakai tenaga kerja yang mungkin tertimpa benda
jatuh atau melayang atau benda-benda lain yang bergerak. Di Indonesia belum
ada standar/klasifikasi helm pengaman ini, namun demikian heim pengaman
tersebut selayaknya cukup keras dan kokoh tetapi tetap ringan schingga tidak
menggangu pekerjaan. Bahan plastik dengan lapisan Kkain cocok untuk
keperluan ini.
Pelindung telinga
Telinga harus dilindungi dari kebisingan. Perlindungan kebisingan dilakukan
dengan sumbat atau tutup telinga.
Pelindung paru-paru
Paru-paru harus dilindungi dari udara tercemar atau kemungkinan kekurangan
oksigen dalam udara. Bahan-bahan pencemar dapat berbentuk gas, uap logam,
kabut dan debu yang bersifat racun. Sedangkan kekurangan oksigen mungkin
terjadi ditempat-tempat yang pengudaraannya buruk seperti tangki atau pada

areal boiler.
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Tabel. VIII-1. Alat Pengaman yang Digunakan

1
i

No Nama Alat Pengaman Pekerja yang Dilindungi
mpr- | Petugas yang bekerja pada areal pr—o_s:t;aaﬁ_}
laboratorium |
SN s vano hekeria ne ares .
%, | Heélmpengaman Petugas vang bekerja pada areal proses dan
bengkel.
e oA Petugas yang bekerja pada arcal proses dan |
3. | Sepatu pengaman bengkel. . J
3 - Petugas yang bekerja pada areal proses, '
4.. | Sarung fangdh bengkel dan Laboratorium
Petugas yang bekerja pada tempat bahan
5. | Hydrant baku, daerah bahan bakar, arcal proses,
dan gudang.
6. | PakaianKeria Petugas yang be]';crja pada Laboratorium,
area proses pabrik dan Bengkel
7. | Kacamata Petugas yang bekerja pada Bengkel
8. | Pelindung telinga Petugas yang bekerja pada areal proses
; Petugas yang bekerja pada bengkel, areal
2. | Pelindyig pasiiisl proses, dacrah bahan baku serta area Boiler
10. | Safety Belt Petugas yang bekerja untuk perbaikan alat

proses dan pembersihan gedung
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Tabel. VIII-2. Alat Instrumentasi yang Digunakan
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Nama Peralatan Instrumentasi Parameter
[. | Tangki BB Asam Asctat El Tinggi cairan
2. | Pompa Larutan As. Asetat FC Laju Alir
3. | Vaporizer 1C Temperatur
4. | Compressor Asam Asetat PC Tekanan
5. | Tangki BB Propilen Pl Tekanan
6. | Expander | PC Tekanan
7. | Compressor Udara EGaRE Tekanan: Laju Alir
8. | Heater | JC Temperatur
9. | Reaktor PIC; TIC; | Temperatur: Tekanan;
FRC Rasio Umpan
10. | Expander [l PC Tekanan
[1. | Cooler | TC Temperatur
12. | Pompa Bottom Flash Drum FC Laju Alir
13. | Heater I TE Temperatur
14. | Distilasi TIL, PI, LC | Temperatur; Tekanan:
Tinggi Cairan
15. | Condensor Distilasi TC Temperatur
16. | Reboiler Distilasi g Temperatur
17. | Pompa Refluks Distilasi FC: FRC Laju Alir; Ratio Umpan
18. | Pompa Bottom Distilasi FC Laju Alir
19. | Cooler II TE Temperatur
20. | Cooler 11 TC Temperatur
21. | Tangki Produk Alil Asetat LI Tinggi Cairan
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IX. LOKASI DAN TATA LETAK PABRIK

1. Lokasi Pabrik

Pemilihan lokasi pabrik merupakan hal yang sangat penting  dan
menentukan keberhasilan pabrik yang akan didirikan. Lokasi suatu pabrik dapat
mempengaruhi kedudukan pabrik dalam persaingan maupun dalam penentuan
kelangsungan hidupnya. Penentuan lokasi pabrik yang tepat perlu pertimbangan
yang berdasarkan aspek-aspek teknis dan ckonomis.

Idealnya, lokasi yang dipilih harus dapat memberikan keuntungan untuk
Jangka panjang dan memberikan keuntungan untuk perluasan.

Dalam hal ini ada dua faktor untuk menentukan lokasi pabrik yaitu :

[. Faktor Utama
a. Letak pabrik terhadap sumber bahan baku.

Bahan baku dalam proses pengolahan merupakan faktor yang sangat

penting dalam pemilihan lokasi yang tepat. Dilihat dari segi bahan baku

maka suatu pabrik sebaiknya didirikan di daerah sumber bahan baku
tersebut tersedia sehingga pengadaannya dengan mudah dapat diatasi.
b. Pemasaran.

Pemasaran adalah faktor yang perlu mendapat perhatian dalam suatu

industri, Karena berhasil tidaknya masalah pemasaran sangatlah

menentukan besarnya penghasilan industri tersebut. Hal-hal yvang perlu

diperhatikan adalah :

IX-1
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1) Dimana hasil produksi harus dipasarkan.
2) Berapa kemampuan daya serap pasar dan bagaimana pemasaran di
masa vang akan datang.
3) Pengaruh persaingan masa sekarang dan vang akan datang.
4) Jarak pasaran dan lokasi pabrik serta cara mencapai daerah pemasaran.
Tenaga listrik dan bahan bakar.
Mengenai tenaga listik dan bahan bakar sehubungan dengan lokasi pabrik,
maka diusahakan unit pembangkit tenaga listrik sendiri atau dari
Perusahaan Listrik Negara (PLN). Hal-hal yang perlu diperhatikan adalah :
I) Bagaimana kemungkinan pengadaan terhadap tenaga listrik di lokasi
pabrik dan kemungkinan memperoleh tenaga listrik dari PLN.
2) Berapa harga listrik dan bahan bakar.
3) Kapasitas persediaan yang ada waktu sekarang dan yang akan datang.
4) Kemungkinan terjadinya polusi udara.
Tenaga Kerja
Sebelum menentukan lokasi pabrik, masalah tenaga kerja perlu diadakan
peninjauan, karena jangan sampai masalah ini dapat menghambat kerja
pabrik. Hal-hal yang perlu diperhatikan adalah :
1) Mudah tidaknya mendapatkan tenaga kerja serta bagaimana Kondisi

sosial buruh di daerah tersebut.

2) Jarak antara tempat tinggal tenaga kerja dengan lokasi pabrik.



¢. Undang-undang dan peraturannya.
Hal-hal yang perlu ditinjau dalam undang-undang dan peraturannya
adalah :
I) Bagaimana ketentuan mengenai penentuan daerah industri.
2) Ketentuan mengenai penggunaan jalan umum vang ada.
3) Ketentuan lain yang umum mengenai industri di daerah tersebut.
f.  Karakteristik lokasi.
Hal-hal yang perlu diperhatikan dalam karakteristik dari lokasi adalah :
1) Susunan tanahnya, daya dukung tanah terhadap pondasi bangunan
pabrik, pondasi jalan serta pengaruh terhadap air.
2) Penyediaan tanah untuk keperluan pendirian unit baru.

2. Faktor khusus, meliputi :

a. Transportasi

Faktor transportasi perlu mendapat perhatian dalam penentuan lokasi yang

tepat, baik antara bahan dasar maupun produk-produk yang dihasilkan.

FFasilitas-fasilitas yang perlu ada :

1) Sungai/laut yang dapat dilalui kapal pengangkut serta pelabuhan yang
ada.

2) Jalan raya yang dapat dilalui kendaraan dengan jarak terpendek.

Pada dasarnya adalah kelancaran suplai bahan baku dan pendistribusian

produk dapat dijamin dengan biaya yang relatif murah dan dalam wakitu

yang cepat.
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Waste Disposal

Mengenai waste disposal, apakah sudah tersedia tempat pembuangan. Bila
buangan pabrik berbahaya bagi kegiatan dan kehidupan sekitarnya, maka
harus diperhatikan :

) Hukum dan peraturan waste disposal yang ada.

2) Kemungkinan pembuangan ke dalam aliran sungai atau cairan yang

ada.

Sumber Air

Bagi industri kimia, air adalah kebutuhan yang sangat mutlak untuk
memenuhi kebutuhan proses dan operasi pendinginan, keperluan sanitasi
karyawan, pembersihan pabrik, keperluan menjaga kebakaran dan lain-
lain. Kebutuhan air dapat diperoleh dengan dua macam cara yaitu :

1) Langsung dari sumber mata air dan sungai.
2) Dari Perusahaan Daerah Air Minum (PDAM).
Apabila kebutuhan air sangat besar, pengambilan air dari sumber
air/sungai adalah lebih ekonomis, walaupun penyediaan air sudah
terpenuhi tetapi harus diperhatikan sampai seberapa jauh sumber itu dapat
melayani kebutuhan pabrik dan bagaimana kualitas air baku yang dapat
disediakan.

Iklim alam sekitar
Hal yang perlu mendapatkan perhatian adalah kondisi alam, karena
kondisi alam yang menyulitkan kontruksi akan memperbesar biaya

konstruksi.



Berdasarkan pertimbangan dari kedua faktor tersebut maka pabrik alil

asetat ini cocok didirikan di dacrah Bontang Propinsi Kalimantan Timur.

(3=

L

Adapun pertimbangannya karena :
Penyediaan bahan baku yang cukup memadai. karena bahan baku propilen
dapat diperoleh dari pabrik yang ada di dalam wilayah tersebut (PT. LNG
Badak) sehingga akan menguntungkan dalam hal pembelian bahan baku
sedangkan bahan baku asam asetat didatangkan dari Jawa Timur (Pabrik Asam
Asetat).
Bahan baku pembantu berupa bahan bakar diesel oil mudah didapatkan karena
dekat dengan berbagai industri yang memproduksi bahan baku pembantu
tersebut.
Produk alil asetat dapat dengan mudah didistribusikan, baik untuk konsumsi
dalam negeri maupun untuk ekspor. Dalam hal ini dacrah Bontang Propinsi
Kalimantan Timur merupakan salah satu daerah kawasan industri, yang
tentunya memiliki jalur transportasi darat dan laut yang memadai sehingga
cukup menguntungkan dalam mendistribusikan produk alil asetat.
Air dan listrik cukup tersedia, serta faktor-faktor yang menyangkut iklim,
karakteristik lingkungan dan faktor-faktor sosial tidak menjadi masalah karena
merupakan kawasan industri.
Keadaan cuaca di lokasi pabrik sangat baik untuk penyediaan bahan baku dan
tidak membahayakan perencanaan bangunan dan peralatan ‘pabrik serta
struktur tanah cukup baik dan areal tanah untuk perluasan pabrik di masa yang

akan datang cukup luas dan memadai.
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2. Tata Letak Pabrik

Pengaturan tata letak pabrik perlu mendapatkan  perhatian  Khusus.
Penentuan tata letak alat ini harus diperhatikan dari segi operasional, perawatan.
keamanan dan konstruksi vang baik dan memuaskan.

Tata letak pabrik harus diatur sedemikian rupa schingga didapatkan :

[. Konstruksi yang ekonomis.

rJ

Pemeliharaan yang efisien sehingga menghemat biaya.

lad

Operasional yang baik.
4. Dapat menimbulkan kegairahan kerja dan menjamin keselamatan kerja yang
tinggi.
Untuk mendapatkan tata letak pabrik  yang optimum harus
dipertimbangkan beberapa faktor, yaitu :

. Cara peletakan peralatan haruslah sedemikian rupa schingga mempermudah

pemeliharaan.

hJ

Setiap alat disusun berurutan menurut fungsinya masing-masing schingga

tidak menyulitkan aliran proses.

3. Faktor keselamatan kerja harus diperhatikan agar bahaya dapat dihindari.

4. Pengaturan ruang agar memudahkan pengontrolan terhadap pengoperasian
pabrik.

5. Tata letak bangunan harus memungkinkan untuk pengembangan pabrik di

masa yang akan datang.



lLuas lokasi pabrik yang dibutuhkan dapat dilihat pada tabel [X-1, gambar

tata letak pabrik dapat dilihat pada gambar 1X-1, sedangkan tata letak peralatan

dalam ruang proses dapat dilihat dari gambar 1X-2.

Tabel IX — 1. Luas Lokasi Pabrik Alil Asetat

No. Lokasi Ukuran (m) | Luas (m’) | Luas(ft})
1. | Pos keamanan 4x8 32 344
2. | Jalan dan taman 3 x200 600 6458
3. | Parkir angkutan 6x20 120 1292
4. | Parkir karyawan/tamu 5x75 375 4036
5. | Kantor 25 %35 875 9418
6. | Perpustakaan 10x 10 100 1076
7. | Mushallah 25x25 625 6727
8. | Kantin 4x 10 40 431
9. | Poliklinik 10x 10 100 1076
10. | Daerah proses 75 x 100 7500 80729
11. | Laboratorium 15%15 225 2422
12. | Bengkel 15x20 300 3229
13. | Daerah bahan baku 20x 30 600 6458
14. | Daerah produk 10x 15 150 1615
15. | Daerah utilitas 25x35 875 9418
16. | Toilet 6x5 30 323
17. | Ruang kontrol 5x10 50 538
18. | PMK 10x5 50 538
19. | Halaman pabrik 15 x 20 300 3229
20. | Gudang 15x15 225 2422
21. | Areal Perluasan 50 x 100 5000 68889
Total 18172 210668
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Gambar IX-1. Tata Letak Pabrik Alil Asctat
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Keterangan Gambar :
I. T-01 :Tangki BB Asam Asetat 9. H -0l : Heaterl 17. CD =01 : Condensor Distilasi
2. T-02 :Tangki BB Propilen 10. R-01 : Reaktor 18. AC -0l : Accumulator Distilasi
3. EP-01 : Expander Propilen 11. EP -0l : Expander Gas 19. P—-03 : Pompa Refluks Distilasi
4. P-01 :Pompa Asam Asetat 12. C-01 :Coolerl 20. RB =01 : Reboiler Distilasi
5. VP -01: Vaporizer 13. FD =01 : Flash Drum 21. P~04  :Pompa Bottom Distilasi
6. FU-01: Filter Udara 14. P-02 : Pompa Bottom Flash Drum 22 C-02 : Cooler Il
7. CP-02 : Compressor Udara 15. H-02 : Heaterll 23. C-03 : Coolerlll
8. CP-01 : Compressor Asam Asetat 16. D01 : Distilasi 24. T-03 : Tangki Produk Alil Asetat

Gambar 1X-2. Tata Letak Peralatan pada Ruang Proses Pabrik Alil Asetat
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X. BENTUK ORGANISASI DAN MANAJEMEN
PERUSAHAAN

Berdasarkan rencana produksi dari pabrik dengan kapasitas produksi
7.500 ton/tahun perusahaan ini cukup besar. Oleh karena itu perlu suatu sistem
organisasi yang akan mengatur mekanisme kerja di dalam perusahaan/pabrik serta
memecahkan masalah-masalah yvang muncul di dalam perusahaan atau dengan
kata lain suatu bentuk perusahaan harus memiliki sifat yang dinamis, yang berarti
perusahaan itu harus dapat menyesuaikan diri terhadap segala perubahan untuk

mencapai tujuan yang maksimum.

1. Bentuk Perusahaan

Pabrik  ini merupakan perusahaan swasta nasional yang berbentuk
Perseroan Terbatas (PT) dan bergerak dalam industri kimia, yang sahamnya
dipegang oleh negara dan masyarakat. Kekuasaan tertinggi dipegang oleh Rapat
Umum Pemegang Saham (RUPS), dan Dewan Komisaris sebagai pengawas
perusahaan. Pertimbangan yang mendasari pemilihan bentuk perusahaan adalah :
a. Kebutuhan modal vang besar yang dari modal sendiri (pemegang saham) dan
selebihnya didapatkan dari pihak bank.

b. Kedudukan antara pemimpin perusahaan dan pemegang saham terpisah.

¢. Kelangsungan hidup perusahaan lebih terjamin karena tidak terpengaruh oleh
terhentinya pemegang saham, direksi dan karyawan.

d. Kelayakan perseroan terpisah dari kekayaan setiap pemegang saham.



2. Sistem Oreanisasi Perusahaan

Dalam menjalankan tugas dan tanggung jawab setiap bagian mempunyai
lugas dan tanggung jawab yang harus dipertanggungjawabkan kepada masing-
masing atasan. Uraian tugas dan tanggung jawab masing-masing bagian diuraikan

sebagai berikut :

a. Pemegang Saham

Pemegang saham adalah beberapa orang yang mengumpulkan modal
untuk pabrik dengan cara membeli saham perusahaan. Mercka merupakan pemilik
perusahaan yang mana melalui rapat pemegang saham mercka menetapkan :

1. Mengangkat dan memberhentikan dewan komisaris.

2

Mengesahkan hasil-hasil usaha neraca perhitungan laba dan rugi tahunan.

b. Dewan Komisaris
Dewan komisaris ini bertindak sebagai wakil dari pemegang saham dan
semua keputusan dipegang dan ditentukan oleh rapat persero :

I. Menentukan dan memutuskan siapa yang menjabat sebagai direktur dan

menetapkan kebijaksanaan perusahaan.

2

Menyetujui dan menolak rencana yang diajukan oleh direktur.
3. Mengadakan evaluasi tentang hasil yanz diperoleh perusahaan.
4. Memberi nasehat kepada direktur bila ingin mengadakan perubahan dalam

perusahaan.



C.

Direktur

Dircktur Utama

Direktur utama adalah pimpinan perusahaan yang bertanggung jawab

kepada dewan komisaris dan membawahi :

a.  Direktur Teknik dan Produksi

b. Direktur Administrasi dan Keuangan

¢. Direktur Pemasaran

Ketiga direktur tersebut bertanggung jawab terhadap Direktur Utama.

Tugas dan wewenang direktur utama :

a. Bertanggung kepada dewan komisaris.

b. Menetapkan kebijaksanaan peraturan dan tata tertib baik keluar
maupun ke dalam perusahaan.

c. Mengkoordinasi kerja sama antara Direktur Teknik dan Produksi,
Direktur Administrasi dan Keuangan dan Direktur Pemasaran.

d. Mengatur dan mengawasi keuangan perusahaan

e. Bertanggung jawab atas kelancaran perusahaan

Dircktur Teknik dan Produksi

Direktur Teknik dan Produksi bertanggung jawab kepada Direktur Utama

dalam hal :

a. Pengawasan produksi

b. Pengawasan peralatan pabrik

¢. Perbaikan dan pemeliharaan alat produksi dan utilitas

d. Perencanaan jadwal produksi dan penyediaan sarana produksi
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Direktur Keuangan dan Administrasi
Direktur Keuangan dan Administrasi bertanggung jawab kepada Direktur
Utama dalam hal :
a. Biaya- biaya produksi
b. Laba rugi perusahaan
¢. Neraca keuangan
d. Administrasi perusahaan
Direktur Pemasaran
Direktur Pemasaran bertanggung jawab kepada Direktur Utama dalam
hal :
a. Pemasaran produk
b. Kelancaran distribusi produk
Sekretaris Perus
Sekretaris bertugas membantu direktur utama dalam melaksanakan tugas-
tugasnya yang berhubungan dengan administrasi perusahaan.
Penelitian dan Pengembangan (Litbang)
Litbang mempunyai tugas :
a. Bertanggung jawab langsung kepada Direktur Utama.
b. Melaksanakan penelitian dan pengembangan terhadap produksi.
¢. Mengadakan evaluasi dibidang teknik dan ekonomi.
d. Melaksanakan penelitian dan pencarian obyek-obyek pengembangan

perusahaan.



d. Pembagian Departemen dan Tugasnya
I. Kepala Departemen Produksi
Bertanggung jawab Kepada direktur teknik dan produksi dalam mutu dan
kelancaran produksi dan membawahi :
a. Bagian proses

Tugas bagian proses adalah :

1. Mempersiapkan segala kebutuhan bahan, barang dan peralatan
yang dibutuhkan untuk proses,

2. Mengatur dan mengawasi pelaksanaan jalannya proses produksi
yang terjadi serta realisasi rencana dan bertanggung jawab atas
jalannya masing-masing proses

b. Bagian laboratorium
Tugas bagian laboratorium :
1. Mengawasi dan menganalisa mutu produksi, bahan baku dan bahan

pembantu.
Mengawasi hal-hal yang berhubungan dengan buangan limbah
kimia.
c. Bagian Utilitas
Bertugas mengawasi dan mengatur pelaksanaan penyediaan air
pendingin, steam, air umpan boiler, bahan bakar dan listrik serta

bertanggung jawab atas peralatan yang digunakan, misalnya boiler.

d. Bagian Quality Control
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Bertugas mengawasi mutu bahan baku. bahan bakar dan produk.
supaya diperoleh kualitas produk vang diharapkan.
2. Kepala Departemen Teknik
Bertanggung jawab kepada Direktur Teknik dan Produksi dalam hal
mengatur dan mengawasi segala masalah vang berhubungan dengan
peralatan teknik, proses dan utilitas.
Kepala Bagian Teknik membawahi :
a. Bagian Perawatan (Maintenance)
Melaksanakan pemeliharaan gudang, taman dan peralatan proses
termasuk utilitas, dan melaksanakan perbaikan terhadap peralatan-
peralatan yang mengalami Kerusakan.
b. Bagian Teknik
Membuat rancangan peralatan proses untuk peningkatan dan efisiensi
peralatan proses dalam rangka peningkatan produksi pabrik.
3. Kepala Departemen Kepegawaian
Bertanggung jawab terhadap Direktur Administrasi dan Keuangan dalam
bidang pendidikan dan latihan, tenaga kerja, kesehatan serta keselamatan
kerja.
Kepala Departemen Kepegawaian membawahi :
a. Bagian Pendidikan dan Pelatihan
Bertugas melaksanakan segala sesuatu yang berhubungan dengan
tenaga Kerja antara lain mengadakan pendidikan dan latihan kerja bagi

karyawan.




b.

Bagian Personalia

Bertugas melaksanakan segala sesuatu yang berhubungan dengan
tenaga kerja antara lain penerimaan dan pemberhentian karyawan,
mengusahakan disiplin kerja yang tingi dalam menciptakan kondisi
kerja yang tenang.

Bagian Keschatan dan Keselamatan Kerja

Bertugas melaksanakan segala sesuatu yang berhubungan dengan
tenaga Kerja antara lain penyediaan tenaga kesehatan dan menangani

hal-hal yang dapat mengancam keselamatan pekerja dan mengurangi

bahaya yang ada.

4. Kepala Departemen Administrasi dan Keuangan

Bertanggung jawab kepada direktur administrasi dan keuangan dalam hal

anggaran dan keuangan perusahaan serta administrasi laporan keuangan

dibidangnya.

Kepala Departemen Administrasi dan Keuangan membawabhi :

a.

Bagian Anggaran dan Keuangan

Tugas bagian anggaran dan keuangan adalah mengadakan perhitungan
anggaran tentang gaji dan insentif karyawan, menghitung penggunaan
uang perusahaan, mengamankan keuangan dan membuat ramalan
keuangan dimasa mendatang.

Bagian Administrasi

Menyelenggarakan pencatatan hutang piutang, administrasi persediaan

kantor dan pembukuan serta masalah perpajakan.




5.

Kepala Departemen Pemasaran dan Pembelian

Bertanggung jawab kepada direktur pemasaran dalam hal pemasaran dan

penanganan bahan baku serta pergudangan.

Kepala Departemen Pemasaran membawabhi :

a.

Bagian Pemasaran

Tugas bagian pemasaran adalah menangani hasil produksi dan
mengurusi segala keperluan konsumen seperti pembayaran komisi.
Bagian Gudang dan Pembelian

Tugas bagian gudang adalah mengatur keluar masuknya bahan baku

dan hasil produksi serta peralatan gudang.

6. Kepala Departemen Umum dan Distribusi

Bertanggung jawab kepada direktur pemasaran dalam hal transportasi,

keamanan dan distribusi hasil produksi.

Kepala Departemen Umum dan Distribusi membawahi :

Bagian Distribusi

Tugas bagian distribusi adalah menangani pendistribusian hasil
produksi ke konsumen.

Bagian Transportasi

Bagian transportasi bertugas menjaga kelancaran pengangkutan bahan
baku dan hasil produksi yang akan didistribusikan ke konsumen.
Bagian Keamanan

Bagian Keamanan bertugas menjaga dan memelihara keamanan di

daerah sekitar pabrik, menjaga semua bangunan pabrik dan fasilitas




perusahaan  dilingkungannya, mengawasi  keluar masuknya  orang

selain karyawan di lingkungan pabrik.

3. Status Karvawan dan Upah

Pada perusahaan ini sistem upah karyawan berbeda-beda. Hal ini
tergantung dari status karyawan dan tingkat pendidikan serta tingei rendahnya
Kedudukan dan tanggung jawab serta keahliannya.

Adapun status karyawan dapat digolongkan sebagai berikut :
Karyawan tetap adalah karyawan yang menerima gaji bulanan yang besarnya
tergantung dari kedudukan, keahlian, pendidikan dan masa kerja.

Karyawan harian adalah karyawan yang menerima upah harian yang dibayar

pada akhir pekan.

Karyawan borongan adalah karyawan vang mencrima upah borongan untuk

suatu pekerjaan misalnya : bongkar muat, shur down, dan lain-lain.

4. Jadwal Kerja Karvawan

Pabrik alil asetat direncanakan beroperasi selama 330 hari/tahun,
24 jam/hari, sedangkan sisa waktu yang ada selama setahun digunakan untuk shur
down (off all), pemeliharaan dan perbaikan peralatan pabrik.
Waktu kerja karyawan dibagi menjadi dua golongan, yaitu :
a. Karyawan Shift
Karyawan shift adalah karyawan yang langsung menangani proses produksi
dan langsung mengatur bagian-bagian tertentu di pabrik yang ada

hubungannya dengan keamanan dan kelancaran produksi.



Tenaga karvawan tersebut bekerja secara bergantian schari semalam dan
biasanya juga masuk pada hari libur.

Karyawan shifi ini antara lain : operator produksi. sebagian dari bagian teknik.
karyawan produksi dan karyawan bagian gudang serta karyawan security.
Kelompok kerja ini dibagi menjadi empat shift, vaitu tiga shift kerja dan satu
shift istirahat. Masing-masing shift bekerja selama 8 jam schari dan lima hari
dalam seminggu, dengan pengaturan waktu sebagai berikut :

Shift 1, jam 08.00 — 16.00 WITA

Shift 11, jam 16.00 — 24.00 WITA

Shift 111, jam 24.00 — 08.00 WITA

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

tiap shift mendapat libur delapan hari.

Tabel X — 1. Jadwal Kerja Karyawan Pabrik Alil asetat

Hari ke
Kelompok e
1 2 | 3 4 5 6 7

A | I I I | - I
B - 1 1l I 1 I -
C I - - 11 [l 11 [l
D i (1 [l - - | 1

Keterangan :

A,B,C.D = Kelompok kerja shift

1,2,3,4 = Hari kerja

[, 11, 11 = Jam kerja shift

Waktu siklus = 20 hari
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bh. Karyawan Non Shift

Karyawan non shift adalah karyawan yang tidak langsung menangani pabrik
yaitu direktur, kepala bagian, scksi-seksi dan bawahan vang ada di kantor atau
dengan kata lain bekerja untuk pabrik yang pekerjaannya tidak kontinyu.
Pembagian jam kerja karyawan non shifi adalah :

I. Hari Senin-Kamis : Pukul 08.00 — 12.00 WITA

: Pukul 13.00 - 16.00 WITA

2. Hari Jum’at : Pukul 08.00 - 11.00 WITA
: Pukul 13.30-16.00 WITA
3. Hari Sabtu : Pukul 08.00 - 12.00 WITA

: Pukul 13.00 — 15.00 WITA

Hari Minggu dan hari libur resmi lainnya.

5. Jaminan Sosial dan Kesejahteraan Karvawan

Untuk membuat suasana dan kepuasan kerja yang tinggi, maka harus
diperhatikan mengenai jaminan sosial dan kesejahteraan karyawannya.
Hal ini berupa :
I. Tunjangan
Para karyawan tetap dan bulanan disamping menerima gaji pokok juga
mendapatkan tunjangan berdasarkan jumlah keluarga karyawan. Selain itu setiap
tahun semua karyawan mendapat Tunjangan Hari Raya (THR) berdasarkan
tingkatan gaji karyawan dan juga bagi karyawan berprestasi diberikan bonus yang
didasarkan pada tingkat prestasi dan ketentuan yang telah ditetapkan ol‘eh

perusahaan.
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2. Fasilitas
Disediakan kendaraan antar jemput untuk karyawan dengan rute yang
telah ditentukan oleh perusahaan. Juga disediakan fasilitas kendaraan dinas berupa
kendaraan roda empat atau roda dua.
I-asilitas-fasilitas lain yang perlu diberikan adalah :
a. Klinik Kesehatan Tenaga Kerja
Hal ini sangat perlu diperhatikan perusahaan dengan cara menyediakan

Balai Pengobatan di lokasi pabrik.

b. Perumahan
Dalam hal ini diatur sesuai dengan ketentuan yang berlaku dan
petunjuk dari Dinas Tenaga Kerja berdasarkan Undang-Undang Pemerintah
serta untuk mewujudkan Sistem Perburuhan Pancasila, maka perusahaan perlu

mewujudkan perumahan sebagai sarana tempat tinggal bagi para karyawan

yang disesuaikan dengan aturan dan kebijakan perusahaan.

3. Asuransi Tenaga Kerja

Seluruh karyawan perusahaan tanpa kecuali diikutsertakan dalam Astek
sesuai dengan Peraturan Pemerintah dan Dinas Tenaga Kerja. Di samping itu
segala macam kecelakaan dan pengobaian yang diakibaikan oleh pekerja
ditanggung olch perusahaan.

Demikian pula biaya pengangkutan dari tempat terjadinya kecelakaan ke

rumah korban atau rumah sakit ditanggung perusahaan sesuai dengan Undang-

Undang Perburuhan.




Untuk jumlah karyawan pabrik alil asetat dapat dilihat pada tabel X - 2.
Penentuan jumlah Karyawan pabrik didasarkan pada kebutuhan manajemen
perusahaan dan unit-unit produksi yang ada di dalam pabrik berdasarkan besar
kecilnya volume pekerjaan.

Sedangkan struktur organisasi perusahaan dapat dilihat pada gambar
X-1. Bentuk struktur organisasi perusahaan dimaksudkan untuk mengatur
mekanisme kerja di dalam perusahaan/pabrik guna meningkatkan produktivitas
dan efektivitas kerja para karyawan dan kemudahan di dalam memberikan
tanggung jawab dan koordinasi setiap bidang pekerjaan yang ada di dalam

perusahaan.
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Tabel X - 2. Jumlah Karyawan Pabrik Alil asetat

No Jabatan Gol. Jumlah |
1 Dircktur Utama \ |
2| Direktur Teknik dan Produksi N SR VA !
3 | Dirckur Administrasi dan Keuangan [ v | ]
4 | Direktur Pemasaran v |
5 | Kepala Litbang (Y 1 |
6 | Staf Litbang v 4 |
7 | Sckretaris v | l
8 | Staf Sckretaris v 3
9 | Kepala Departemen Teknik v 1 ,
10| Kepala Departemen Produksi v 1 '
11 | Kepala Departemen Kepegawaian v 1
12 | Kepala Departemen Administrasi dan Keuangan AY 1
13 | Kepala Departemen Pemasaran dan Pembelian v I
14 | Kepala Departemen Umum dan Distribusi v |
15 | Kepala Bagian Maintenance v |
16 | Kepala Bagian Teknik v 1
17 | Kepala Bagian Proses v 1 l'
18 | Kepala Bagian Laboratorium v 1
19 | Kepala Bagian Utilitas v 1
20 | Kepala Bagian Quality Control v 1
21 | Kepala Bagian Diklat v 1
22 | Kepala Bagian Personalia AY 1
23 | Kepala Bagian Kesehatan dan Keselamatan Kerja v ]
24 | Kcpala Bagian Anggaran dan Keuangan v 1
25 | Kepala Bagian Administrasi Y 1
26 | Kepala Bagian Pemasaran v 1
27 | Kepala Bagian Gudang dan Pembelian v 1
28 | Kepala Bagian Distribusi v 1
29 | Kepala Bagian Transportasi v 1
30 | Kepala Bagian Keamanan 11 1
31 | Staf Departemen Teknik 11 6
32 | Staf Departemen Produksi 1/ 6
33 | Staf Departemen Kepegawaian 11711 6
34 | Swaf Departemen Administrasi dan Keuangan /111 6
34 | Swaf Departemen Pemasaran dan Pembelian Hin 6
36 | Staf Departemen Umum dan Distribusi /1 6
37 | Karyawan Proses dan Produksi Iim 75
38 | Perawat dan K3 i 9
39 | Karvawan Quality Control 11 8
40 | Karyawan Laboratorium i/l 8
41 | Petugas Keamanan /11 12
42 | Sopir Il 5
43 | Petugas Kebersihan 1 9
Jumlah Tenaga Kerja 197 '
Keterangan :

- Gol. V  : Tingkat Pendidikan Sarjana atau minimal (S1)
- Gol. IV : Tingkat Pendidikan Sarjana (S1)

- Gol. Il : Tingkat Pendidikan DIII

- Gol. Il : Tingkat Pendidikan SMU
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XI.  ANALISA EKONOMI

Perencanaan suatu pabrik perlu ditinjau dari faktor-laktor ckonomi yang

menentukan apakah suatu pabrik tersebut lavak untuk didirikan atau tidak.

Faktor-faktor yang perlu dipertimbangkan dalam penentuan untung rugi

dalam mendirikan pabrik alil asetat adalah :

|75

wn

Laju pengembalian modal (rate of return).
Waktu pengembalian modal (pay our time).
Titik impas (break event point).
Shut down point (SDP)
Interest rate of return (IRR).
Untuk menentukan faktor-faktor di atas terlebih dahulu perlu diketahui :
Total capital investment (TCI)

Total production cost (TPC)

1. Total Capital Investiment

Total capital investraent diartikan sebagai jumlah modal yang diperlukan

untuk mendirikan suatu pabrik mulai dari awal sampai pabrik selesai dibangun

dan siap beroperasi.

Total capital investment dibagi atas dua bagian, yaitu :
Fixed Capital Investment (FCI), yaitu modal yang diperlukan untuk
mendirikan suatu pabrik. Meliputi pembelian peralatan, pemasangan alat dan
fasilitas lain sehingga pabrik dapat beroperasi. Hasil perhitungan didapatkan

nilai FCI sebesar Rp. 85.448.418.237.

Xl-1
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e

Working Capital Investment (WCI). yaitu modal vang diperlukan untuk
menjalankan pabrik yang telah siap untuk beroperasi dalam jangka waktu
tertentu. Hasil perhitungan analisa ekonomi diperoleh nilai WCI sebesar
Rp. 15.079.132.630.

Karena keterbatasan data yang dibutuhkan untuk membuat analisa
ekonomi secara terinci (detail estimation), maka dalam perancangan ini digunakan
metode study estimate, yaitu metode dimana semua investasi pabrik dihitung

berdasarkan harga peralatan pabrik.

2. Total Production Cost (TPC)

Total production cost (total biaya produksi) terdiri dari :
1. Manufacturing Cost (Biaya Produksi)

Manufacturing cost adalah biaya yang dikeluarkan oleh pabrik yang

berhubungan dengan operasi produksi dan peralatan proses yang terdiri dari :

a. Direct Production Cost (biaya produksi langsung), yaitu meliputi biaya
transportasi bahan baku, upah buruh, biaya supervisi langsung, perawatan
dan perbaikan, power, utilitas dan royalties.

Hasil perhitungan analisa ekonomi diketahui biaya produksi langsung
sepesar Rp. 195.151.440.302.

b. Fixed Charges (biaya tetap), yaitu biaya yang tetap dari tahun ke tahun
dan tidak berubah dengan adanya perubahan laju produksi. Biaya tersebut
adalah meliputi pajak, depresiasi, asuransi dan bunga bank.

Hasil perhitungan ‘analisa ckonomi diketahui biaya tetap sebesar

Rp. 11.535.536.462.
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c. Plant Overhead Cost (biaya tambahan pabrik). terdiri dari pelavanan
medis dan kesehatan, tunjangan keselamatan, perawatan pabrik secara
umum, keamanan sosial, asuransi jiwa., pengepakan. fasilitas rekreasi.
laboratorium dan fasilitas penyimpanan.

Hasil perhitungan analisa ekonomi diketahui biaya tambahan pabrik

sebesar Rp. 13.068.725.605.

2. General Expenses (Biaya Umum)

Yaitu biaya-biaya umum yang dikeluarkan untuk menunjang operasi pabrik,
yang meliputi biaya administrasi, biaya pemasaran dan distribusi, biaya
penelitian dan pengembangan (research dan development) serta pajak

pendapatan.

Hasil perhitungan analisa ekonomi diketahui biaya umum sebesar

Rp. 41.618.809.238.

3. Analisa Profitability

Dalam analisa ini digunakan beberapa asumsi, yaitu umur pabrik 15 tahun

dengan kapasitas produksi masing-masing adalah :

.

tahun pertama 80%,

tahun kedua 90%,

tahun ketiga sampai ke limabelas 100%,

pajak pendapatan 35% dari laba kotor.

Break Event Point

Break event point merupakal; kondisi dimana pabrik beroperasi pada kapasitas

tidak untung dan tidak rugi atau disebut titik impas.
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Cash Flow

Pembuatan cash flow dimaksudkan unwk mengetahui sampai berapa lama
penghasilan suatu pabrik dapat menutupi investasi yang ditanam. Cash flow
dari pabrik yang direncanakan dapat dilihat pada Tabel XI-1.

Interest Rate of Return (IRR)

Didefenisikan sebagai beban discount yang mampu ditanggung oleh sebuah
perusahaan sedemikian rupa sehingga commulative present value.

Shut Down Point (SDP)

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

Return on Investment (ROI)

Return on investment atau laju pengembalian modal adalah perbandingan
antara uang yang diperoleh setiap tahun terhadap total investasi.

Hasil-hasil perhitungan analisa ekonomi yang diperoleh pada Lampiran-D

adalah sebagai berikut :

.

fad

Total modal investasi (rotal capital investement) Rp. 100.527.550.867.

Total biaya produksi (total production cost) Rp. 261.374.512.107.

[Laba sebelum pajak Rp. 45.375.487.893 dan sesudah pajak
Rp. 29.494.067.130.

Return on investment sebelum dan sesudah pajak masing-masing 45,14% dan

29,34%.



thn
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Pav ow time sebelum dan sesudah pajak masing-masing 1.6 tahun dan
2.3 tahun.

Break even poit sebesar 40,35%

Shut Down Point sebesar 25,63%

Interest rate of return sebesar 31.37%
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Gambar XI-1. Grafik Break Event Point Pabrik Alil Asetat

Keterangan :

S : Total Sales (Total Harga Penjualan)

TPC : Total Product Cost (Total Biaya Produksi)

FC : Fixed Cost (Biaya Tetap)

SVC : Semi Variable Cost (Biaya Semi Variabel)

BEP : Break Even Point (Titik Impas)

SDP  : Shut Down Point (Titik Pabrik Berhenti Beroperasi)



Tabel X1 - 1. Perhitungan Cash Flow Pabrik Alil Asetat

INVESTASI

Fahun| Kapasitas Madal Sendiri Modal Pinjaman Bunga Pinjaman Jumlah Penjualan
ke-n (%) (Rp.) (Rp.) (Rp.) (Rp.) (Rp.)
1 2 3 4 5 6 7

-1 40.211,020,347 20.105.,510,173 3,015,826,526 63,332,357,046
0 40,211,020,347 9,499.853,557 49,710,873,904
60,316,530,520 12,515,680,083 113,043,230,950

_ 80 245,400.000,000

2 90 276,075.000,000

3 100 306,750,000,000

4 100 306,750,000,000

3 100 306.750.,000,000

0 100 306,750,000,000

7 100 306.750,000,000

8 100 306,750,000,000

9 100 306,750,000,000

10 100 306,750,000,000

I 100 306,750.000.000

12 100 306,750,000,000

13 100 306,750,000,000

14 100 306.750,000.000

5] 100 306,750,000,000




PEMBIAYAAN

Biava Produksi Depresiasi Bunga Pinjaman Laba Kotor Pajak Laba Bersih
(Rp.) (Rp.) (Rp.) (Rp.) (Rp.) (Rp.)
8 9 10 11 12 13
209.099.609,686 8.544.841,824 9.364,141,363 36,300,390,314 12,705,136,610

235.237.060.897
261,374,512,107
261,374.512,107
261,374.512,107
261.374.512,107
261.374.512,107
261.374.512,107
261.374.512,107
261,374.5312,107
261.374,512.107
261.374.512,107
261,374,512,107
261,374,512.107
261374512107

8.544.841,824
8.544,841,824
8,544,841,824
8,544,841,824
8,544.841,824
8.544.841,824
8.544.841,824
8.544.841,824
8.544.841,824
8.544.841,824
8.544.841,824
8.544,841,824
8.544.841,824
8.544.841.824

7,803,451,136
6,242,760,909
4,682,070,682
3,121,380,454
1,560,690,227

0

40,837,939,103
45,375,487,893
45,375,487,893
45,375,487,893
45,375,487,893
45,375,487,893
45,375,487,893
45,375,487,893
45,375,487,893
45,375,487,893
45,375,487,893
45,375,487,893
45,375,487,893
45,375,487,893

14,293,278,686
15,881,420,762
15,881,420,762
15,881,420,762
15,881,420,762
15,881,420,762
15.881,420,762
15,881,420,762
15,881,420,762
15,881,420,762
15.881,420,762
15,881,420,762
15,881,420,762
15,881,420,762

23.595,253.704
26,544,660,417
29,494,067,130
29,494,067,130
29.494,067,130
29,494,067,130
29,494,067,130
29.494,067.130
29.494,067,130
29.494,067,130
29.494,067,130
29,494,067.130
29,494,067,130
29.494,067,130
29,494,067,130




Pengembalian Discounted Discounted Present Value
Cush Flow Pinjaman Net Cash Flow Cash Flow Net Cash Flow  |i= 0.31367759
(Rp.) (Rp.) (Rp.) (Rp.) (Rp.)
14 15 16 17 18 19

32.140.095,528
35.089.502.241
38,038,908.954
38.038,908,954
38.038,908.954
38.038,908.954

8.038.908,954
38.038,908.954
38.038,908.954
38.038.908.954
38.038,908.954
38.038,908.954
38.038,908.954
38.038.908.954
38.038.908.954

J
o s

10.768.742.878
18.208.052.651
16.647,362,424
15,086,672,196
13,525,981,969
11,965.291,742
10.404.601.515

12,371,352,650
16,881,449,590
21,391,546,530
22,952,236,758
24,512,926,985
26,073,617,212
27,634,307,439
38,038,908,954
38,038,908,954
38,038,908,954
38,038,908,954
38,038,908,954
38,038,908,954
38,038,908,954
38,038,908,954

27,947.909,155
26,532,704,908
25,011,200,101
21,748,869,653
18,912,060,568
16,445,270,059
14,300,234,834
12,434,986,812
10,813,032,011
9,402,636,531
8,176,205,679
7,109,744,069
6,182,386,147
5,375,987,954
4,674,772.134

10,757,697,956
12,764.801,202
14,065,289,081
13,123,015,860
12,187,257,011
11,272,344,246
10,388,759,739
12,434986,812
10.813,032,011
9.402.636,531
8.176.205,679
7.109,744,069
6,182,386,147
5,375,987,954
4.674.772.134

24,465,740,897
20,332,914,068
16,778,830,169
12,772,411,056
9,722,637,546
7,401,083,511
5.633,866.003
4,288,621,537
3,264,592,143
2,485,078,659
1,891,696.014
1,440,000,217
1,096,159,536
834,420,519
635,179,077

113,043,230,950
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XII. KESIMPULAN

Prarancangan pabrik alil asctat dari propilen dan asam asectat dengan
Kapasitas 7.500 ton pertahun diharapkan akan mencapai hasil produksi yang
maksimal sesuai dengan yang diharapkan, schingga hasil produksi tersebut akan
dapat memenuhi kebutuhan para konsumen. Pabrik ini rencananya akan didirikan
di Kawasan Industri Bontang Propinsi Kalimantan Timur. Dari hasil analisa
prarancangan pabrik alil asetat ini cukup menguntungkan, maka dapat ditarik
beberapa kesimpulan sebagai berikut :

- Untuk memenuhi kebutuhan dalam negeri.
- Membuka lapangan kerja baru, schingga akan dapat membantu
mengurangi jumlah pengangguran.

- Karena tersedianya bahan baku.

XIr-1
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LAMPIRAN A

PERHITUNGAN NERACA MASSA

Basis operasi | jam
1. Reaktor (R-01)
Fungsi : Tempat berlangsungnya reaksi Katalitik fase gas propilen asam asctat
membentuk alil asetat.

e Produk

/‘Z—Ol

N

Kondisi operasi Reaktor (R — 01) : (James G. Speight 2002, 2.40)

Umpan

a. Suhu : 180 °C

b. Tekanan : 4,75 atm (70 Psi)
c. Fase : Gas

d. Katalis : Palladium (Pd)
e. Konversi : 98 %

f. Tipe reaktor : Fixed Bed Reaktor

Lamp. A - |




Komposisi bahan baku

4. Asam Asclat

CH;COOH :99.4 %

H>0
b. Propilen
C;Heg
CiHg
¢. Udara
0,
N>

Perhitungan :

1 0.6 %

199 %

1%

21 %

$79%

Lamp. A- 2

Basis 100 kg umpan asam asetat dan campurannya masuk reaktor , komposisi

asam asetat masuk reaktor adalah :

99,4

CH;COOH = ——x100kg
100

H-O

3 99.4
60 kg/kgmol

=1,6567 kgmol

= %xlt}ﬂkg
100

= 0,6 kg

Perbandingan mol umpan propilen dan asam asetat masuk reaktor sebesar 1:1

Maka komposisi propilen masuk reaktor :

CsHe

= 1/1 x kemol CH3;COOH .60k
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= 1/1 x 1.6367 kgmol
=69.5814 kg
C;Hy terikut dalam Csl, adalah :

1%

= 555 X 695814 kg

Yo

=0,7028 kg

Reaksi pada Reaktor :

Reaksi Utama

age.

CH;CH = CHj (o) *CH3COOH (g+Y2 Os (g — CHy = CHCH,COOCH; (g +Ha0 ()
id

Propilen Asam Asetat Alil Asetat
Dik : BM C;H, =42 kg/kgmol

BM CH;COOH =60 kg/kgmol

BM O, = 32 kg/kgmol
BM C;sHsO =100 kg/kgmol
BM H,O = 18 kg/kgmol
g 99.4
CH3COOH pmyta-mula = m
= 1,6567 kgmol
CH;COOH perearsi = 0,98 x kgmol CH3:COOH yia-mula

=0.98 x 1,6567 kgmol
= 1,6235 kgmol x 60 kg/kgmol
= 97,4120 ke

CHTCOOI { s1sa = CH?COO” mula-mula — CHICOO” bereaks
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=994 - 974120
= 1.9880 kg
CiHg bereaks = 1/1 kgmol CHiCOOH s,
= /1 x 1,6235 kgmol
= 1,6235 kgmol x 42 kg/kgmol
= 68,1884 kg

CsHe gisa = C3Hé muta-muta— CaHé bercaksi

=(69.5814 — 68.1884 kg)
=1,3930 kg
O3 bercaksi = Va2 x kgmol CH3COOH pereatsi
=% x 1,6235 kgmol
=0,8188 kgmol x 32 kg/kgmol
=25,9765 kg
CsHgO2 terbentuk = 1/1 x kgmol CH3COOH perearsi
= 1/1 x 1,6235 kgmol x 100 kg/kgmol
=162.3533 kg
H:0 (erberuk = 1/1 x kgmol CH3COOH pereas:
=1/1 x 1,6235 kgmol x 18 kg/kgmol
=292230 kg
Reaksi Samping
CiHg )+ 502y —> 3COzg +4H20 ()

0,7028 kg

CsH sreaksi T
Pkt T 44 ke/kgmol

I

0,0159 kgmol




Lamp. A- 3

O ek = 31 X kgmol Cilg pereass
=5/1 x 0,0159 kgmol

=0,0789 kagmol x 32 kg/kgmol

2.5556 k

whn
as

CO3 erbenur. = 3/1 X kgmol CiHg pereakss

= 3/1 x 0,0159 kgmol

=0,0789 kgmol x 44 kg/kgmol

=2,1084 kg
H20 (erbenuk = 4/1 x kgmol C3Hg pereaks:

=4/1 x 0,0159 kgmol

=(0,0639 kgmol x 18 kg/kemol

=1,1500 kg
Dari perhitungan yang digunakan adalah O, dari udara sebanyak 10 %
berlebih. Maka komposisi udara masuk reaktor adalah :
0O, = 1,10 x kg O bereaksi

= 1,10x 28,5321

_ 31.3853kg
32 kg/kgmol

=0,9808 kgmol

N> dalam O; masuk adalah :

Qo0
= 9% | 0.9808 kgmol
21%

= 3,6897 kemol x 28 kg/kgmol

= 1033116 kg
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()3 sisa heluar = (-).‘ masuk {).‘. hercahst

4

1.3853 — 28,5321

el
o

2.833

2

k

1

4}

Maka komposisi produk keluar reaktor :

- CH;COOH = 1.9880 kg

~ ol = 1.3930 ke
- CsHgO; = 1623533 kg
= H]O =] ’20 terkut (;.I'IJL‘OO] 1 masuk ! 120 dari reakst (1) T H20 dar reaks (2)

=0.6 +29,2236 + 1,1500

=30,9736 kg

- CO; = COs gariieaxsi = 2,1084 kg
SN = 1033116 ke
- 0 = 2.8532 ke

Neraca Massa Total Reaktor (R —01)

Masuk : Keluar :

Umpan segar : Campuran gas :

CH;COOH = 994 kg CHyCOOH = 11,9880 kg
H,O = 06kg H,O = 30,9736 kg
CiH¢ = 69,5814 kg CsHq = 1.3930 kg
C;Hg = 0.7028 kg CsHgO, = 162.3533 kg
N> = 1033116 kg CO, = 2,1084 kg
0, = 31,3853 kg N> = 1033116 kg
Total =304,9811 kg 0, = 2.8532kg

Total = 304,9811 kg
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2. Flash Drum (FD -01)
Fungst  : Memisahkan komponen O, Na, CO, dan CsHg kedalam fase uap dan
komponen H-0, C<HgOs dan CH;COOH kedalam fase cair.

Uap (V)

Umpan (F) ———»{ D -0l

Cair (a)

Komposisi gas produk reaktor (R — 01) masuk flash drum (FD - 01) :

Komponen Kg BM; Kg/Kgmol Kgmol
0, 2,8532 32 0.0892
N2 1033116 28 3.6897
CO; 2,1084 44 0.0479
CsHe 1,3930 42 0.0332
CsHgOs 162,3533 100 1.6235
H.O 30,9736 18 1,7207
CH;COOH 1,9880 60 0,0331
Total 304,9811 | 7,2372
Komposisi uap—cairan keluar flash drum (FD - 01) dalam Kondisi

kesetimbangan. Untuk mendapatkan kondisi tersebut dilakukan perhitungan
suhu (T) dan tekanan (P) operasi dengan metode Trial — Error.
Neraca massa flash drum (FD - 01) :

I =V +a

F.X¢ =V.Y+a . X —*  (¥i=X,.K)

F.Xp =V.XioK +a. X, — (Y,=X,.K)
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F, =X, (V.K +a) — (X, = a/a)
£, =% (VoK +a)
a

F .u i .
a, = m (dibagi o)

o, pr ===

Dimana : F, = Kgmol komponen i dalam umpan
«, = Kgmol komponen i fase cair keluar
a = Total kgmol komponen dalam fase cair keluar
V = Total kgmol komponen dalam fase uap keluar
K; = Konstanta kesetimbangan uap-cair komponen i

Kidihitung dengan persamaan :

I}

Ki = I—; —— (Persamaan 2.61 hal. 73, Van Winkle)

Dimana : P, = Tekanan uap mumi komponen i
P = Tekanan total (operasi)

P, komponen dihitung dengan persamaan :

B e :
InP, = A. CiT » (Pers. 6.31 hal. 18i. Sherwood and Prausnitz)
Dimana : P, = Tekanan uap murni komponen: mmHg
A, B. C = Konstanta Antoine

T = Suhu: °K

e




Lamp. A- 9

Diketahui data konstanta Antoine untuk setiap komponen yaitu :

Komponen [, . (- = }
| A | B | ¢ |
0Os 15.4075 I' 734.55 -6.54 ‘
N> 149542 | 588.72 -60.6
CO; 22,5898 3103.39 -0.16
Cslhg 15,7027 1807.53 -26.15
CsHgOs 16,1003 2744.68 -50.15
H-O 18,3036 3816.44 - -46,13
CH;COOH 16,8080 3405.57 56,34 ||
Persamaan a1 = —Vi'i digunakan dalam perhitungan  Kkondisi

-.K, +1
a

Kesetimbangan pemisahan uap—cairan keluar flash drum (FD - 01).
Trial kondisi operasi kesetimbangan pada :

T =40°C(313°K)

P = | atm (760 mmHg)

Vi =1,747165

Komponen Fi; Kgmol | Pi; mmHg Ki=Pi/P a; ; Kegmol
0, 0,0892 447448.4745| 588.7480 0,00009
N 3,6897 457160,6219| 601,5271 0,00351
CO» 0,0479 317980,3985| 418,3953 0,00007
CiHe 0.0332 12105.2279 15,9279 0,00115

[ CsHgOA 1.6235 2246120 0.2955 1.07066

I H-0 1,7207 54,7542 0.0720 1,52832
CH;COOH 0,0331 34,4394 0.0453 0,03067

Total 72373 263447 |

Trial kondisi kesetimbangan memenuhi Karena :

v o_2E Qe
«  2a
7.2373 3.6344?.

= =1,7471
2,63447 LAl
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Dari hasil perhitungan trial-error kondisi kesetimbangan uap-cair ditetapkan
komponen Os. Na. CO, dan Cslls semuanya terdistribusi ke dalam fase vap
dan komponen CsHgOs. 10 dan CHy:COOH semuanya terdistribusi ke dalam
fase cair keluar flash drum (FD = 01).

Maka komposisi hasil pemisahan :

Komponen Fase Uap (V) Komponen fase cair (o)
0, = 2.8532 kg CsHgOs = 162,3533 kg
N = 103.3116 ke H.O = 30.9736 kg
CO; = 2.1084 kg CH;COOH = 1,9880 kg
C;3Heg = 1,3930 kg Total = 195,3149 kg
Total = 109,6662 kg
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Neraca Massa Total Flash Drum (R - 01)

Masuk :

Umpan :

O, = 28532kg
N> = 1033116 kg
CO; = 2,1084 kg
C;Hq = 1,3930 kg
CsHyOs =162,3533 kg
H,O = 30,9736 kg
CH;COOH = 1,9880 kg
Total =304,9811 kg

Keluar :

Uap (V) :

(O} = 283532kg

N = 1033116 ke

CO; = 2,1084 kg

CiHg = 1.3930 kg
= 109.6662 kg

Cair (a) :

CsHsO; =162,3533 kg

H,0 = 30,9736 kg

CH;COOH = 1,9880 kg
=195,3149 kg

Total = 304,9811 kg

-
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3. DISTILASI(D-01)

Fungsi : Memurnikan produk Alil Asetat dari campurannya ke dalam hasil atas

A

f— D-0I

0

Umpan masuk kolom berasal dari cairan keluar bottom flash drum (FD - 01) :

kolom.

B

Komponen Kg BM (Kg/Kgmol) | Kgmol [X ; Fraksimol
CsHg0O, 162,3533 100 1.6235 0,4807
H,O 30,9736 18 1.7208 0,5095
CH;COOH 1.9880 60 0.0331 0,0098
Total 195,3149 33774 1,0000

a. Kondisi Umpan Kolom
Umpan masuk kolom dirancang pada kondisi titik didihnya (bubble point).
Bubble point umpan dihitung dengan metode trial and error.
Dimana menggunakan persamaan sebagai berikut :

Y, =X.K, danX2Y¥Y, =1.0




Dimana: Y,
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= fraksimol komponen i dalam fase uap
= fraksimol komponen i dalam lase cair
= tekanan uap murni kKomponen i

= tekanan total (operasi)

P, komponen dihitung dengan menggunakan persamaan Antoine, vaitu ;

B

InP=A ChT (Pers. 6.31 hal. 181, Sherwood and Prausnitz)

Dimana: P,

T

= tekanan uap, mmHg

= suhu, 'K

A, B, C = Konstanta Antoinc

Diketahui data konstanta Antoine untuk komponen sebagai berikut :

I Antoine
Komponen Y B —C
CsHsOs 16,1003 274468 -56,15
H,0 18,3036 3816,44 -46,13
CH;COOH 16,8080 3405,57 56,34 |

Trial kondisi operasi umpan :

T bubble point

P operasi (P,)

85,277 °C (358,277 °K) = 85 °C (358 °K)

]

1 atm (760 mmHg)

| Komponen

CsHsOs
H,0
CHyCOOH

Total

X;; Fraksimol| P;; mmHg K;=P/P Yi: Xi. K;
| 04807 | 11140708 | 14659 | 07046
0.5095 435,7990 0.5734 0.2922
0.0098 | 251.8731 | 03314 | 00032 |

1.0000 | 1.0000
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Penentuan komposisi produk atas dan bawah
Dalam perhitungan komposisi produk atas dan bawah. maka ditetapkan :
komponen kunci ringan (light keyv). Lg adalah CsHgO,. dan komponen
kunci berat (heavy key): Hy adalah H0.
Pada proses pemurnian berlangsung komponen CsHgO,> vang ada dalam
umpan terdistribusi ke produk atas sebanyak 99% dengan kompaosisi
produk atas yang dihasilkan, adalah = CsHzO, = 99 % berat dan H,O = 1%
berat. Pendistribusian komponen CH3;COOH ke dalam produk atas atgu
bawah dihitung dengan metode “Short-Cur”. Perhitungan metode short-gut
dilakukan dengan membuat plot antara log (D/B) versus log o untuk
komponen Lk dan Hg yang menghasilkan persamaan linear :
Log (D/B) =m.loga+C — (Van Winkle hal. 291)
Penentuan kunci ringan (CsHgO3) :
(CsHzOz)p = 0,99 x (CsHgO2)¢

=0,99 x 1,6235 kgmol

= 1,6072 kgmol x 100 kg/kgmol

=160,7298 kg
(CsHsO2) = (CsHzO2)p — (CsHzO2)p

=1,6235 - 1,6072

=0,0162 kgmol

1.6235 kg

(C,Hg0,),, . (1.6073),

I = Jog
%8 CH,0,), E(0.0162),




Komponen kunci berat (H-0) :

| ! e
(HO) = o5 xkg(C:H0,),

= oL x160.7298 Kg
99

=1,6235 Kg

= 0,0902 Kgmol
(H20)p = (H20)r = (H20)p

=30,9736 — 1,6235

=29.3501 Kg

=1,6306 Kgmol

log

=w=l,25% |

(1,0)p _ ,  (0.0902),
, (0.0902),
(H,0), - (16306),

Lamp. A-135

Dari perhitungan trial bubble point umpan distilasi (D - 01) dapat dihitung

nilai o (derajat volatilitas) komponen yang didasarkan pada komponen

heavy key (H,0).

a (CsHzO,) = K. 1,0
_ 1,4659
0.5734
=2,5365
Log « =0,4076
o (CsHgOp) = i 0

K, CsH;0,
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Log « =0

K, CH,0,
o (CsHyOs) = m

=0,5780

Log a =-0,2381

Dengan memasukkan nilai log (D/B) versus log o untuk komponen kunci

ringan dan komponen kunci berat ke persamaan sebagai berikut :

Log (D/B) =m. log a + C, maka didapat :

Log (H ZO)[)

(HJO)B =m.loga H,0O +C
-1.2571 =(mx0)+C

C ==],2571
(C.H,0,),

Log —————— =m. log a CsHgO, + C
- (CsHst)n - '

1.9966 = (m x 0.4076) + (-1.2571)

0.4076 =3,2537

m =
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Pengecekan pendistribusian komponen CHiCOOIH sebagai berikut :

(CH,COOH),,
(CH.COOH),

.08

=m . log a CHCOOH

= [7.9826 x (-0.2381) + (1.2571)]
= 31578

(CH.COOH),

B #U =60534 % |07
(CH,COOH),

Neraca massa komponen CH3;COOH :

(CH;COOH); = (CH;COOH)p + (CH;COOH )y
(CH,COOH), _ (CH;COOH), .
(CH,COOH), (CH,COOH),

=6,9534 x 10 + 1
= 1,00069534

(CH,COOH),
1,00069534

(CH3;COOH)g =
_ 0,0331
1,00069534
=0,0331 Kgmol

Jadi komponen CH;COOH semuanya terdistribusi ke produk bawah.
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Neraca Massa Total Distilasi (D - 01)

Masuk :

Umpan (F) :

CsHsO; =162,3533 kg
H,0 = 30.9736 ke
CH;COOH = 19880 kg
Total =195,3149 kg

Keluar :

Produk atas (D) :

CsHyO; =160.7298 kg
H>0 = 16235 ke

Produk bawah (B) :

€5Hi0; = 1,6235kg
H>0 = 293501 ke
CH;COOH = 19880 kg

= 32,9616 kg

Total =195,3149 kg




FAKTOR PENGALI MASSA

Kapasitas produksi = 7500 ton/tahun
Waktu operasi = 330 hari/tahun

Laju produksi untuk setiap jam oprasi :

_ 7500 ton/tahun _ ltahun  Thari 1000 kg

X - X —— X ——
I tahun 330 hari 24 jam | ton

= 946.,9697 Kg/jam

Lamp. A-22

Hasil perhitungan untuk basis 100 Kg/jam umpan asam asetat yang masuk reaktor

di dapat produk alil asetat (hasil atas D-01), yaitu scbanyak = 162.3533 Kg/jam.

Maka factor pengali massa :

_ 946,9697 Kg/jam
162,3533 Kg/jam

=5,832771493

Hasil perhitungan nilai neraca massa sebenarnya untuk penyesuaian kapasitas

produksi dapat dilihat pada tabel perhitungan sebagai berikut :

I. Reaktor (R-01)

Komponen Masuk; Kg Keluar; Kg
| C3He 405,8524 8,1250
CsHg 4.0992 -
CH;COOH 579,7774 1155955
H-O 3.4996 180,6619
0, 183.0633 16,6420
Ns 602,5929 602,5929
CsHgO» - 946,9697
CO, - 12,2978
Total 1778,8848 1778,8848




2. Flash Drum (FD -01)

Lamp. A-23

Keluar; Kg |
Komponen Masuk; Kg =i =
Produk Atas |Produk Bawah
0, 16,6420 16,6420 = ‘
N, 602.5929 602,5929 -
CO; 12,2978 12,2978 _
CsHq 8.1250 8.1250 = ,
CsHzO, 946,9697 - 046.9697
H,O 180.6619 = 180,6619
CH;COOH 11,5955 — 11,5955
639,6577 1139,2271
Total 1778,8848
1778,8848
3. Distilasi (D - 01)
Masuk; Kg Keluar; Kg
Komponen
Umpan (F) | Produk atas (D) |Produk bawah (B)
CsHgO, 946,9697 937,5002 9.4695
H,O 180,6619 9,4695 171.1924
CH3;COOH 11,5955 - 11,5955
Total 1139,2271 1139,2271
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LAMPIRAN B

PERHITUNGAN NERACA PANAS

Basis operasi @ | Jam

Suhu standar

:25"C (298 “K)

Nilai pada komponen dihitung dengan persamaan :

Q

Dimana: Q

m

ks

n JCp dT:kkal —* (Pers. 5.10 Bl. Bhatt and SM. Vora)

= Panas komponen; Kkal

= Massa komponen; Kg

Cp = Kapasitas panas komponen; Kkal/Kg.’K

T

= Suhu standar (298 °K)

= Suhu komponen terhitung (°K)

Data kapasitas panas dihitung dengan persamaan :

Cp

=a+bT +cT?+dT°

(T dalam satuan °K)

Diketahui data kapasitas panas komponen sebagai berikut :

a. Fase gas

Komponen A B C d Satuan
0, 6,713 |-0.000789x107| 4,170x10° |2,544x10” |Kkal/Kgmol.’K
N, 7440 | -3,24x10° | 6,4x10° | 2,79x10”7 |Kkal/Kgmol.’K
C3Hs 0,886 | 56,02x10° | 27,71x10° |5,266x10” |Kkal/Kgmol.°’K
C;Hg -1,009 | 73,15x10° | 37,89x10° | 7,678x10” |Kkal/Kgmol °K
CH;COOH | 1,156 | 60,87x10° | 41,87x10° | 11,82x107 |Kkal/Kgmol.°K
H,0 7,701 | 0,4595x10° |-2,521x10°[0,859x10° |Kkal/Kgmol.°’K
CsHs0, 4,0155 | 88,127x107 | -33,0x10° |8.846x10”° |Kkal/Kgmol.°K
CO;, 4,728 | 17,54x10° |-13,38x10°[4,097x10”° |Kkal/Kgmol.°K

Lamp.B - |
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Keterangan :
I. Lampiran A Sifat Gas dan Zat Cair, Robert O, Reid. Jhon M.
Prausnitz. Thomas K. Sherwood, hal. 614.
2. Sifat Gas dan Zat Cair Robert C. Reid. Jhon M. Prausnitz. Thomas K.
Sherwood. Tabel 7.3 hal. 230 - 233,

b. Fase cair

i "l

| Komponen I A | b ¢ d ‘ Satuan
CHyCOOH | 0468 | 0000929 | .~ | = | Kkal/Kg'C |
H0 0,6741 | 2.825x1073 | 83711071 8.604x107 ) o\ 1/ e ok
CsHzO, 0.4086 - B Kkal/Kg.’C
Keterangan :

1. Tabel 23 hal. 270, Chemichal Enginering Process Principles: DA.
Hougen, KM. Watson and RA. Baga. 7Z

2. Tabel 5.3 hal. 198-199: Stoichiometry: Bl. Bhatt and SM. Vora

3. Tabel 5.13 hal. 150; Sifat Gas dan Zat Cair; Robert C. Reid, Jhon M.
Prausnitz, Thomas K. Sherwood, hal. 614.




1. Vaporizer Asam Asetat (V - 01)

Lamp.B- 3

Fungsi  : Menguapkan larutan asam asetat dari tangki bahan baku (1 - 01I)

sebelum diumpankan ke Reaktor (R — 01).

Steam T =200 °C

|

=30°C 5 T=118°C
Kondensat Steam
T=200"°C
1. Penentuan kondisi operasi vaporizer metanol (VP —01)
Diketahui komposisi larutan masuk vaporizer :
Komponen Kg BM ; Kg/Kgmol Kgmol Fraksi,mol
CH;COOH 579,7774 60 9,6629 0,9803
H,O 3,4996 18 0,1944 0,0197
Total 583,2770 9,8573 1,0000

Larutan masuk vaporizer diuapkan sampai kondisi uap jenuh (dew point)

keluar vaporizer. Dew point vaporizer dihitung dengan persamaan :

X; =%
])
K =L
[)

Dimana : x; = fraksimol komponen i dalam fase cair

dan

y; = fraksimol komponen i dalam fase uap

P; = tekanan uap murni komponen

P, = tekanan total (operasi) vaporizer

2x; =0 (Pers. 20.8 OTK Jilid 2. McCabe hal. 109)




2

o

K, = konstanta kesetimbangan uap—cairan

P, komponen dihitung dengan menggunakan persamaan Antoine :

|

In PI e A'—

Dimana : P,

C+T

= Tekanan uap murni komponen: mmHg

A, B, C = Konstanta Antoine

T

Diketahui data konstanta Antoine untuk setiap komponen yaitu :

= Suhu: °K

K Antoine

omponen A B e
CH3;COOH 16,8080 3405,57 -56,34
H-O 18,3036 3816,44 -46,13

Lamp.B- 4

(Sumber : Lamp. A Sifat Gas dan Zat Cair, Sherwood and Prausnitz, hal. 624).

Trial kondisi dew point vaporizer dicoba pada :

Tekanan operasi, P,

Suhu operasi, T

= 117,755 °C (390,755 °K) = 118 °C (391 °K)

= | atm (760 mmHg)

Komponen | yi; Fraksimol | P;; mmHg K; = Pi/P; Xi=yiK;
CH;COOH 0,9803 753,2039 0,99106 0,9891
H,O 0,0197 1379,4193 1,81503 0,0100
Total 1,0000 1,0000

Trial dew point vaporizer dinyatakan memenuhi karena diperoleh Xx = 1,0

Perhitungan neraca panas vaporizer (VP —01)

a. Panas larutan masuk vaporizer

Q

303 UK

=m |CpdT

208K

30K
Q CH;COOH =579,7774 kg th.d{')S +0,000929 T) dT: kkal/kg. ° C

257K
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= 1430.7370 kkal

LR

Q1,0 = 3.4996 Kg [ (0.6741 + 2.825x107° T - 8.371x10° T°
208k
+8.604x10” T°) dT: kkal/kg . °K
= 17.5067 Kkal
Maka Q, = Q CH:COOH + Q H,0

= 1430,7370 + 17.5067
= 1448,2437 kkal
. Panas laten penguapan pada vaporizer (VP - 01)
Q =n.AHy
Dimana:n = Kgmol komponen teruapkan
AHy = Entalpi penguapan komponen
Entalpi kondensasi komponen dihitung dengan menggunakan persamaan

Watson (Persamaan 6.16 hal. 206. Sifat Gas dan Zat Cair; Sherwood &

Prausnitz), vaitu :

QH\' == L\H\“ [I -Tr: J

=T
Dimana: Tr; = Suhu reduce komponen pada titik didih normal
Tra = Suhu reduce komponen pada suhu yang dihitung

AHy, = Entalpi kondensasi komponen pada titik didih normal
(Kkal/Kgmol)
AHy,> = Entalpi kondensasi komponen pada suhu yang terhitung

(Kkal/Kgmol)
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Te = Suhu kritis komponen

Data perhitungan :

! Komptmtn ] —T‘l: K _ _.__ IL:K—: I___ AHH l
CH;COOH 391.1 594.4 5660 |
H,0 373.2 647.3 ] 9711 |

(Sumber : Lamp. A Sifat Gas & Zat Cair; Sherwood& Prausnitz: hal.622

624)

Maka panas laten penguapan komponen pada suhu 118 “C (391 °K), sbb :

I. CHyCOOH
T =L P E 6 pe
T. 3944°K
Tr, = PR L e 7
T. 5944 °K
LT 0,38
-Tr,
AHv» = AH -
E ™ [I-Tr,}
038
sge0 [1-0:6578
1-0.6580
=5661,2575 kkal/kgmol
Q CH:COOH = 2127TT4KE | 5661 2575 kkal/kgmol
60 kg/kgmol
- 54704,4203 kkal
2 10
TH = T 373:2 NG 5765
T. 647.3°K
Trs =L IR g 60s0




Lamp.B- 7

ias

I
Allys = Ally, (_ I, |

I-Tr,)

T
- \

5660 [I__O,s(}cm

1-0.5765

= 94722265 kkal/kgmol

oito _ 34996 kg

X 9472,2265 kkal/kgmol
18 kg/kgmol

1841,6113 kkal
O =Q CH;COOH + Q H,0
=54704.4293 + 1841.6113
= 56546,0406 Kkal
¢. Panas uap keluar vaporizer (VP —01); Qs :

391°0K
Q =m pr dT); kkal
.8

298"

Q CH;COOH = % DI (1,156 + 60,87x107 T — 41,87x10° T?
+11.82x10°7 T) dT: kkal/kgmol. °K
= 15832,9044 kKal
Q H,0 = % ;m (7.701 + 0.4595x10° T=2,521x10° T
+0.859x10” T*) dT; kkal/kgmol . °K
= 146,9021 kkal '
MakaQ;  =Q CH;COOH + Q H0

= 15832,9044 + 146,9021
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= 15979,8065 kkal
d. Panas yang dibutuhkan dari pemanas; Q, :
Neraca panas total vaporizer (VP - 01)
Qi+ Q4 =Q+Q;
Atau Q4 =(Qx+Q3)-Q;
=(56546,0406 + 15979.8065) — 1448,2437
=71077,6034 kkal
Sebagai pemanas pada vaporizer (VP — 01) digunakan saturated steam
(uap jenuh) pada kondisi suhu 200 °C dan tekanan 16,0 kgdem®. Dari tabel
steam (Appendix III Stoichiometry) didapat Ayeam yaitu 463.1 kkal/kg.

Maka jumlah pemanas yang dibutuhkan :

- O
}"s!cam
_ 71077,6034 kkal
463,1 kkal/kg
=153,4822 kg
Neraca Panas Total Vaporizer (VP —01)
Masuk : Keluar :
Q CHsCOOH = 1430,7370 kkal Q CH;COOH = 15832,9044 kkal
Q H,O = 17,5067 kkal Q H,O = 146,9021 kkal
= 1448.2437 kkal = 15979.8065 kkal

Q steam =71077,6043 kkal Q penguapan = 56546.0406 kkal

Total = 72525,8471 kkal Total =72525,8471 kkal




2. Compressor Asam Asctat (CP —

Fungsi

01)
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 Menaikkan tekanan asam asctat keluar dari vaporizer (VP — 01)
sebelum masuk reaktor.
T,=118°C
Py =1 atm
T P .2
P,= 4 ?5 atm
Data-data yang diketahui :
Tekanan gas masuk; P, =1 atm
Tekanan gas keluar; P>, = 4,75 atm
Suhu gas masuk; T, =118°C
Ratio spesifik panas; y = 1,15 (Tabel 3-185 Perry’s edisi 6)
Laju alir massa gas masuk compressor :
Komponen Kg BM Kgmol | X; Fraksimol| BM . X
CH;COOH 579,7774 60 9,6629 0,9803 58,8180
H-O 3,4996 S 0,1944 0,0197 0,3564
Total 583,2770 9,8573 1,0000 59,1726
BM campuran gas =2BM,. X,
= 59,1726 kg/kgmol

Digunakan single stage centrifugal adiabatic compressor.
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Suhu gas keluar compressor: 15 ¢

T.=T, : l I—-)'— (Pers. 3-19 Smith. Van Ness. hal. 70)

115-4

T, =391 0K [ T3]
.
= 479 °K =206"C

Tenaga yang dibutuhkan compressor :
r-1

- W :L(E_-_'LJ [EJ
y-11 BM [ P,

L

1151
_ LI5 (8314x391 (4.?5 Bl
1L,LI5-1\ 59,1726 I

= 94,9190 kjoule/kg

Diambil efisiensi compressor; 1 =90 %. Maka power compressor adalah :
p _ -Wexm
n

94,9190 kjoule/kg x 583.2764 kg/jam x | jam/3600 detik
0.90

= 17,0877 Kw x | Hp/0,745 W
=23 Hp
Digunakan motor dengan efisiensi: n = 90 % (fig. 14.38 hal.521 Peters). Schingga

power motor compressor; BHP adalah :

BHP = B = E*.E
n 0,90
=25.6 Hp
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Maka power motor vang digunakan untuk compressor adalah sebesar 26 Hp
Perhitungan neraca panas compressor asam asctat (CP-01) :
a. Panas gas masuk compressor: Q; = panas gas keluar dari vaporizer (VP-01)
Q) = 15979.8065 kkal.
b. Panas gas keluar compressor (CP-01)

179K

Q =m ‘ CpdT: kkal

208K

579. Ako 795K ) )
Q CH;COOH = 30,774 ke (1,156 + 60,87x107 T — 41.87x10° T?
60 kg/gmol ¢

+11.82x107 T%) dT: kkal/kgmol . °K
= 33407,2679 Kkal

3 4996 k 479°K
Q H,0 N o w_[ (7,701 + 0,4595x10° T — 2,521x10° T
18 kg/kgmol L ¢

+0,859x10™ T°) dT; kkal/kgmol . °K

= 289,0469 kkal

Maka, Q =Q CH;COOH + Q H,O
=33407.2679 + 2890469
= 33696.3148 kkal

¢. Panas komposisi gas; Qs
Qs =Q:-Q

= 33696,3148 — 15979.8065

= 17716.5083 kKal
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Neraca Panas Total Panas Compressor (CP? —-01)

Masuk : Keluar :

Q CH;COOH = 15832,9044 kkal Q CH;COOH = 33407.2678 kkal

Q H;O = 146,9021 kkal Q H,O = 289.0469 kkal
= 15978.8065 kkal Total =33696,3148 kkal

(Q kompressi 17716,5083 kkal

Total = 33696,3148 kkal




Lamp.B-13

3. Expander Gas Propilen (EP - 01)

Fungsi : Menurunkan tekanan gas propilen yang keluar dari tangki bahan baku
(T-01) sebelum masuk reaktor

T, =30°C
Py,=13 atm

T,=11°C
P, =4.75 atm
Komposisi gas propilen masuk expander (EP-01) :
Komponen Kg BM Kgmol |X; Fraksimol| BM;. X
CsHs 405,8524 42 9,6631 0,9904 41,5968
CsHg 4,0992 44 0,0932 0,0096 0.4224
Total 409,9516 9,7563 1,0000 42,0192

BM rata-rata gas, BM = X BM;. X;
=42,0192 Kg/Kgmol
Densitas campuran gas pada kondisi gas masuk expander adalah :

BM T, P,
V T, P

[}

PG

Dimana : V = Volume spesifik gas pada kondisi standar [T, = 0 °C (273 °K) dan
P, = I atm] sebesar 22,4 m*/Kgmol

Ti= Suhu gas masuk expander = 30 °C (303 °K)




P’; = Tekanan gas masuk expander = 13 atm

Maka :

. - 42,0192 273°K  13atm
Pa = —— X '

— x X
224 m /kgmol  303°K  latm

=21.9717 kg/m’

Tenaga minimum yang dilepaskan expander :

.
-Wg = JV dp (Persamaan 10-22, Smith Van Ness)
Ws =V (P,-P) — V=m/p

m (P2 P, )
p

Maka :

we = 01139 kg/detik x (4,90675-13,4920) bar x (10)° joule/bar.m?
- =

21,9717 kg/m*

=-4417,8843 joule/detik

~Wg =4417,8843 joule/detik
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Suhu gas keluar expander dihitung dengan persamaan neraca energi untuk sistem

adiabatis, yaitu :
m (H, - Hz) =-Ws=m. Cp AL =)
Atau -Ws =m.Cp. (1 —t2)

( Vs
u-t) = e
1=t m.Cp

4417,8843 joule/detik

N 0,1139 kg/detik x 0,4884 kkal/kg.® C x (4.]8.]03)joulca’detik

=18.99°C=19°C
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Atau > =(4,-19)"C
=30-19=11"C
Jadi suhu gas Keluar expander adalah = 11 7C (248 "K)
a. Panas gas masuk expander (EP-01): Q, :
03K

Q =m ‘de'l' : kkal

o
et i N

s ) i J03°N ) )
OCH, = 038524ke (" 6 eg6 4 56.02x10°T - 27.71x10° T2 +
42 kg/kgmol L.,

5.266x10" T%) dT: kkal/kgmol . °K

= 742,1599 kkal

303°K
O CH T ma i iy (-1.009 + 73.15x10° T - 37.89x10° T° +
44 kg/kgmol 0l

7,678x10” T%) dT; kkal/kgmol . °K
= 8,2726 Kkal
Maka Q; =Q CsHg + Q CsHg
=742,1599 + 8,2726
= 750,4325 kkal
Panas gas keluar expander (EP-01); Qs :
284 K
Q =m |CpdT:kkal
208K

- 94 Lo Rt X < <
QCsH, = J05.8524ke (" gg6 4 56,02x10°T - 27,71x10° T2 +
42 kg/kgmol

298K
5.266x10° T%) dT: kkal/kgmol . °K

=20

1~

3

3]

954 kkal
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0CiH: - 4;‘:\’;‘?\1:;}1 ::(-Lonu FT305x107T - 37.89x10° 17
7.678x10” T%) dT: kkal/kgmol . °K
=-22.5092 kkal
Maka Q2 =Q C3Hq + Q C5Hy

=(-2025,2954) + (-22,5092)
=.2047,8046 kkal
¢. Panas ekspansi gas; Q; :
Qs = Qi Oz
=750,4325 — (-2047,8046)

=2798,2371 kkal

Neraca Panas Total Panas Expander Gas (EP - 01)

Masuk : Keluar :

QCsHs  =742,1599 kkal Q CsHs = (-2025,2954) kkal
QGCsHs = 8,2726 kkal Q CsHg = (-22.5092) kkal
Total = 750,4325 kkal Q ekspansi = 2789.2371 kkal

Total = 750,4325 kkal
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4. Compressor Udara (CP - 02)

Fungsi : Menaikkan tekanan udara pengoksidasi sebelum diumpankan ke
Reaktor (R-01)

T,=30°C
Py =1 atm

01°C
,75 atm

—
(¥
r2

=

%)
I

S

Data-data vang diketahui :

Tekanan udara masuk; P, = | atm

Tekanan udara keluar; P, = 4,75 atm

Suhu udara masuk; T, =30°C

Ratio spesifik panas: y = 1.4024 (Tabel 3-185 Perry’s edisi 6)

Laju alir massa gas masuk compressor :

| Komponen | Kg BM Kgmol | X; Fraksimol | BM. X
0, | 183,0633 | 32 5.7207 0.21 6,72
N, }602.5929 28 21,5212 | 079 22,12
Total | 785,6562 27,2419 | 1,0000 28,84

BM campuran gas = 2BM, . X,

= 28,48 kg/kgmol

Digunakan single stage centrifugal adiabatic compressor.




Lamp.B-18

Suhu gas keluar compressor: T :
y-1

I P, . .
Ih=T, : (-ﬁ—] (Pers. 3-19 Smith, Van Ness. hal. 70)

1402441

5 Lam
Ty =303 K . {ij o

=474 °K =201°C
Tenaga yang dibutuhkan compressor :

-1

W =1 RTN(P)
v-1LBM )| P,
1,151

_ 1,4024 (8314x391 [4,?5)W ]
1,4024-1{ 59,1726 |

=171,6170 kjoule/kg

Diambil efisiensi compressor; 1 = 90 %. Maka power compressor adalah :

p _-~Wixm
L

_ 171,6170 Kjoule/kg x 7856552 Kg/jam x | jam/3600 detik
0.90

=41.6147 Kw x | Hp/0,745 W
=56 Hp
Digunakan motor dengan efisiensi; n =90 % (fig. 14.38 hal.5321 Peters). Sehingga

power motor compressor: BHP adalah :

|

BHP =

-
s |
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56 Hp
.90

=62 Hp
Maka power motor yang digunakan untuk compressor adalah sebesar 62 Hp
Perhitungan neraca panas compressor udara (CP-02) :
a. Panas udara masuk compressor: Q,

303TK
Q =m ICp dT; kkal

205K

305"
QO - 85§33k (6,713 —0.000879x 107 T +4,170x10° T2 -
32 kg/kgmol Lol
2.544x10” T%) dT; kkal/kgmol . °K
= 200,8047 kkal
602,5929kg "
QN; = D97STRE | (7,440-3.24x107 T+6,4x10° T2-2,79x107 T%)

28 kg/kgmol L4,
dT; kkal/kgmol . °K
=749,8617 kkal
Maka, Q; =Q O +QN»
=200,8047 + 749.8617
= 950,6664 kkal
b. Panas gas keluar compressor (CP-01)
AT

Q =m |CpdT:kkal

EEERIS
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183.0633 ke ‘(" . -
0 O, s oI (6.713 — 0.000879x 10T + 4.1 70x 10" 17
32 ke/kgmol

2K
2.79x107 T°) dT: kkal/kgmol . °K

= 7240,0540 kkal

602.5929 ke ("

QN; . (7.440-3.24x 107 T+ 6,4x10° 1°-2.79x10717)
28 kg/kgmol
dT: kkal/kgmol . °K
= 26478,6619 kkal

Maka, Q> =Q O, +QN;
= 7240,0540 + 26478,6619
=33718,7159 kkal
c. Panas kompresi gas; Q;
Qs =Q-Q
=33718,7159 - 950,6664

= 32768.0495 kkal

Neraca Panas Total Panas Compressor Udara (CP — 02)

Masuk : Keluar :

Q0O = 200,8047 kkal Q O, = 72400540 kkal
QN = 749.8617 kkal QN; =26478,6619 kkal
Q kompressi = 32768,0495 kkal Total =33718,7159 kkal

Total =33718,7159 kkal
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5. Mix Point Umpan Reaktor (MP-01)

Fungsi  : Mencampur umpan gas propilen dari expander (EP-01). asam asctat

dari compressor | (CP-01) dan udara dari compressor 1l (CP-02)

sebelum masuk reaktor (R-01).

)
T=201°C

T=206°C
4
Keterangan :
1. Aliran propilen dari EP-01
2. Aliran udara dari CP-02
3. Aliran asam asetat dari CP-01
4. Aliran campuran umpan gas
a. Panas yang dibawa propilen pada aliran [; Q; : panas gas propilen keluar dari
expander. Q; =-2047,8046 kkal.
b. Panas yang dibawa udara pada aliran 2; Q; : panas udara vang keluar dari
compressor (CP —02). Q> =33178.7159 kkal
. .

Panas yang dibawa asam asetat pada aliran 3; Qs : panas asam asetat keluar

dari compressor [ (CP-01). Q: = 33696.3148 kkal.
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d.

Panas campuran gas pada aliran 4: Q4
Qi =Q+Qx+ Qs
= (-2047.8046) + 33178.7159 + 33696.3148
=65367,2261 kkal
Suhu campuran gas keluar pada aliran mix pome 1 (MP-01) dihitung dengan cara
trial and error. Perhitungan nilai T memenuhi jika pada suhu yang di trial yaitu : Q

Ci;Hg + Q C3Hg + Q O3 + QN>+ QCH;COOH + Q H-O = Qy

Metode perhitungan :

Trial T= ooiiiiiiiiiiieerinninens o B N K
s b 76 | e
Q CsHe - 405.8524ke [ ¢ 886 +56,020x10° T 27,71x10° T e
42 kg/kgmol ¢!,

+5,266x10” T%) dT; kkal/kgmol . °K
= 20626,5129 kkal
Q C3Hs = % yjk (-1,009 + 73.15x10° T - 37.89x10° T +
7.678x10° T°) dT; kkal/kgmol . °K
= 233.1643 kkal

S0 _ 183.0633 ke

j (6.713- 0,000879x 107 T + 4,170x10° T*
32 kg/kgmol

208 K

~2.544x10” T%) dT; kkal/kgmol °K
= 4942.0186 kkal

2.5929ke | : . .
QN; o 02,550 ke (7,440-3,24x107 T+6.4x10™ T -
28 kg/kgmol L0

2.79x107 T%)  dT; kkal/kgmol . °K
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= 18183.4379 kkal

579.7774 ke _ PR
Q CH;COOH = it e j (1.156+ 60,87x107 T —41.87x107 T +
60 kg/kgmol ,,

LS

11.82x107 T°) dT; kkal/kgmol .°K
= 21190.1430 kkal

ﬁ.‘-‘»" 9 44 ~ 1. )
Q HO g S j (7,701 + 0,4595x107° T-2.521x10°T" +
18 kg/kgmol 4,

0.859x107 T%) dT; kkal/kg . °K
= 191,9494 kkal
Maka didapat Q trial yaitu :

Qtrial = Q CsHg+ Q C3Hg+Q O+ Q Na+Q CH3;COOH + Q H-0

I

20626,5129 + 233,1643 + 49420186 + 18183,4379 +

21190,1430 + 191,9494
= 65367,2261 kkal
Hasil perhitungan rrial and error nilai suhu (T) didapat pada T = 146,10592190

°C =(419,10592190 °K). dan hasil perhitungan memenuhi karena Q5= Qs
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Neraca Panas Total Panas Mix Point (MP — 01)

Masuk :

Aliran 1 :

Q CsHyg = (-2025,2954) kKal

Q Cillg = (-22,5092) kkal
= (-2047,8046) kkal

Aliran 2

QO; = 7240,0540 kkal

QN; =26478,6619 kkal
=33718,7159 kkal

Aliran 3 :

Q CH;COOH = 33407,2679 kkal

Q HO = 289,0469 kkal

=33696,3148 kkal

Total =65367,2261 kkal

Keluar :

Aliran 4 :

Q CsHg =20626.5129 kkal
Q Cilg = 233.1643 kkal
QOs = 49420186 kkal
QN; = 18183.4379 kkal
Q CH;COOH =21190,1430 kkal
Q HyO = 289,0469 kkal
Total =65367,2261 kkal



6. Heater |

Fungsi

masuk reaktor (R-01).
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: Menaikkan suhu gas umpan reaktor dari miiv point (MP-01) sebelum

Steam T =200 "C

MP-01
T=146°C | H-01
(419 °K)

|
l

Kondensat steam

T=200°C

a.
(MP-01). Q, = 65367,2261 kkal

b. Panas gas keluar heater 1 (H-01): Qa1 :

433 °K

® -l JCP dT; kkal
208K
Q0 _ 183.0633ke

3
]

R-01

T=160°C
(433 °K)

Panas gas masuk heater 1 (H-01); Q, : panas gas keluar dari aliran Mix Point

f{é,m ~0.000879x107 T + 4,170x10° T*
32 kg/kgmol L ¢

—2,544x10” T%) dT; kkal/kgmol . °K

= 5520,0936 kkal

SO0 1 LR
ik _ 602.5929kg

28 kg/kgmol L&,

(7.440 —324x10° T + 6.4x10° T° -

2,79x107T?) dT: kkal/kgmol . °K

=20278,2274 kkal




C.

Lamp.B-26

. 405.8524 Ke (" : o
Q Csll, = — — [ (0.886 + 56.020x10 1 = 27.7Ix107 17
' 42 Kg/Kgmol

208K

+3.266x107 T°) dT: kkal/kgmol . °K

Il

23329,2369 kkal

4.0992ke ¢t —
Q Gl = W (-1.009 + 73.15x107 T = 37.89x10" T~ +
(g/kgmo

ECEANN
7.678x10” T*) dT; kkal/kgmol . °K
=264,0652 kkal
433K
Q CH;COOH = 212TT72KE T | 156 4 60.87x10° T - 41,87x10° T +
60 kg/kgmol .0

11,82x10” T) dT; kkal/kgmol . °K
= 239294377 kkal

Q Ho _ 34996kg Ut
% - 0kg

(7,701 +0,4595x10° T —2,521x10° T* +
18 kg/kgmol 0.,

0.859x10™ T%) dT: kkal/kgmol . °K
=214,3378 kkal

Maka. Q?_

Q 02+ Q N2+ Q C3Hg + Q C3Hg + Q CH3COOH + Q H,O

5520,0936+ 20278,2274 + 22329.2369 + 264,0652 +
239294377 +214,3378
= 73535,3986 kkal
Panas yang dibutuhkan dari pemanas; Qs
Qs =Q:-Q
=73535.3986 — 65367,2261

= 8168.1725 kkal
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Scbagai pemanas pada heater 1 (H-01) digunakan sarurated steam (uap
jenuh) pada kondisi suhu T = 200 °C dan tekanan P = 160.0 kgdem®. Dari
tabel steam (appendix 11 Stoichiometry) didapat 2qem vaitu 463.1 kkal/kg..

Maka jumlah steam pemanas yang dibutuhkan:; m adalah :

m _Q’—--
M tcam
_ 8168,1725 kkal
463,1kkal/kg
= 17,6380 kg
Neraca Panas Total Heater I (H —01)
Masuk : Keluar :
QO; = 49420186 kkal Q0O; = 5520,0936 kkal
QN> = 18183,4379 kkal QN> = 20278,2274 Kkkal
Q GsHe =20626,5129 kkal Q CsHe =23329,2369 kkal
Q CsHg = 233,1643 kkal Q CsHg = 264,0652 kkal
Q CH;COOH =21190,1430 kkal Q CH;COOH =21190,1430 kkal
Q HO = 1919494 kkai Q 0 = 2143378 kkal
Q steam = 65367,1725 kkal Total =73535,3980 kkal

Total = 73535,3986 kkal




Lamp.B-28

7. Reaktor (R - 01)

Fungsi @ Tempat berlangsungnya reaksi antara asam asetat, propilen dan oksigen

membentuk alil asetat.

T=160°C

(433 K)
Air ﬂ;—;\
T=30°C |
Air
5. T=45 °'C
r Y
T=160°C

(433 °K)

Reaktor dioperasikan pada kondisi isothermal pada suhu 160 °C dan tekanan 4,75

atm.

a. Panas gas reaktan masuk reaktor: Qreakan :

453 0K
Q =m |\CpdT;kkal
2957K
B coonome o i SVAK,
Q 0, = 1890 ke (6,713 — 0,000879x107 T + 4,170x10 T
32 kg/kgmol

208K
~2.544x107 T%) dT; kkal/kgmol .°K

= 5520.0936 kkal



QN

Q Ci;H,

() C]”s

Q CH3;COOH

Q H,0

Maka Q reaklan
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602.5929ke (0 ; a3
Al —= [ (7440 - 324510 7T +6,4x10 71
28 kg/kgmol

otk

2.79x107 T%)  dT: kkal/kgmol . °K
=20278,2274 kkal

405.8524 kg

e
= e e (0.886 ~ 36.020x107° T — 27.71x10° T? +
42 kg/kgmol

al
U

5.266x10™ T%) dT: kkal/kgmol . °K
=23329.2369 kkal

4331

4,0992ke (" ; ;
4 _40392kg I (-1.009 + 73,15x107° T — 37,89x10° T +
44 kg/kgmol L4l

K

7.678x10” T*) dT: kkal/kgmol . °K
= 264,0652 kkal

5 ., K 5
= SOTTTRKE [T 156+ 60,87x10°T - 41.87x10° T2 +
60 kg/kgmol .4,

11,82x10 T%) dT: kkal/kgmol . °K
=23929.4377 kkal

433 0K
_ _3.4996kg j' (7,701 +0,4595x10° T - 2.521x10°T? +
18 ke/kgmol g,

0.859x10” T%) dT; kkal/kgmol . °K

= 214,3378 Kkkal

Q 02 + QN2 + Q C3Hg + Q C3Hg + Q CH;COOH + Q H.0

= 5520,0936 + 20278,2274 + 23329,2369 + 264,0652 +

23929,4377 + 2143378

= 73535,3986 kkal



b.
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Panas reaksi standar; Q "R

Reaksi pada reaktor :

l. CH3COOH (g + C3He () + O3 () ————»  CsHgOs g+ H20 ()
Diketahui data entalpi pembentukan standar komponen (AH “f) pada suhu

25C (298 "K) adalah :

- AH"fCH;COOH = -103930 kkal/kgmol

- AH°fC3H, = 4880 kkal/kgmol
- AH°TO, = 0.0 kkal/kgmol

- AH "t CsHgOs = -79850 kkal/kgmol
— AHfH,0 = -57800 kkal/kgmol

(Sumber : Lamp. A Sifat Gas dan Zat Cair; Sherwood and Prausnitz hal.
614)

Entalpi reaksi standar pada suhu 25 °C (298 °K)
AH °f = AH °f produk — AH °f reaktan
= (AH °f CsHgO, + AH °f H,0) — (AH °f CH3;COOH + AH °f
C3Hg + AH °f O,)

= [(-79850) + (-57800)] — [(-103930) + 4880 + (0.0)]
= -38600 kkal/kgmol

Panas reaksi standar pada sunu 25 "C; Q "R :

Q "Ry = kgmol CH3COOH perearsi X AH “R

579,7774 ke
60 kg/kgmol

=098 x x (- 38600 kkal/kgmol)

=-365529,9464 kkal
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2. GHg ) +502¢ — €05+ sH2O
Diketahui data entalpi pembentukan standar komponen (AH °f) pada suhu
25 °C (298 °K) adalah :
- AN FC3Hg =-24820 kkal/kgmol
~ AH"TO->  =0.0 kkal/kgmol
- AH°fCO, =-94050 kkal/kgmol

- AH°fH,O =-57800 kkal/kgmol

(Sumber : Lamp. A Sifat Gas dan Zat Cair; Sherwood and Prausnitz hal.
614)

Entalpi reaksi standar pada suhu 25 °C (298 °K) :
AHP®f = AH °F progis ~ AH *Freataan
= (3 AH °f CO; + 4 AH °f H:0) — (AH °f C3Hg + 5 AH °f O»)
= [3 (-94050) + 4 (-57800)] — [(-24820) + (0,0)]
= -488530 kkal/kgmol
Panas reaksi standar pada suhu 25 °C: Q °R :
Q "Ry = kgmol C3Hg pereaksi X AH °R

_ 4,0092kg
44 kg/kgmol

x (—488530 kkal/kgmol)
=-45513.2313 kkal
Maka total panas reaksi standar; Q °R :
Q°R =Q°R;+Q°Ry
=(-365529,9464) + (-45513,2313)

=411043,1778 kkal
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c. Panas produk keluar reaktor: Q produk :
4337k
Q produk =m pr dT:kkal : kkal
AENEN
433 0K
Q0O < 15,6420ke (6,713 — 0,000879x107° T + 4.170x 10" T*
32 kg/kgmol 4
~2.544x10° T?) dT; kkal/kgmol."K
=501,8239 kkal
09 = 433K R
QN 003,000 E _r(?.fmo ~3.24x107 T +6,4x10° T* -
28 kg/kgmol ¢l
2,79x10” T%)  dT; kkal/kgmol . °K
=20278,2274 kkal
433K
Q CO, = Ve ke (4,728 +17,54x10°°T — 13,38x10°T* -
44 kg/kgmol L b,
4,079x10”T?) dT; kkal/kgmol . °K
=359,8860 kkal
433K
Q CsHe = _§_I£§0_k_g__ W5%0.886 +56,020x107° T - 27,71x10° T? +
42 kg/kgmol ,o¢h
5,266x10” T*) dT; kkal/kgmol . °K
= 467,0424kkal
9 I\ 433K
Q 0 _ 180,6619kg

=07 | (7,701 +.0,4595x10° T —2,521x10¢ T2 +
18 kg/kgmol 4

0.859x10” T°) dT; kkal/kgmol . °K
= 11064,8751 kkal



lLamp.B-33

C o 433K
OG0, = 246:9697kg

(4,0155 + 88.127x107 T = 33.0x 10" 1 +
100 kg/kgmol

208K
8.846x10” T7) dT: kkal/kgmol."K
= 41182,5910 kkal

11.5955ke (% o .
_PPOKE () 156+ 60,87x10° T — 41.87x10° T2 +
60 kg/kgmol

208 K

Q CHyCOOH =

11.82x10” T%) dT; kkal/kgmol .°K
= 487,5873 kkal
Maka Q produk = Q Oz + QN2+ Q CO»+ Q C3Hg + Q H>0 + Q CH;COOH +

Q CsHy0,

= 501,8239 + 20278,2274 + 359,8860 + 467,0424 +
11064.8751 + 41182,5910 + 478,587

= 74333,0331 kkal

d. Panas reaksi pada suhu 160 °C (433 °K); Qg :
Qr = Q produk + Qg — Q reaktan
=[74333,0331 + (-411043,1778)] — 73535,3986
=-410245,5433 kkal

[Qr = (-), karena yang terjadi dalam reaktor bersifat eksotermis (melepaskan

panas)].

e

Panas yang dilepaskan pada reaktor: Q lepas :
Neraca panas total reaktor (R-01) :

Qi =Qr + Q2 + Quepas
Atau Quepas= Q1 — (Qr + Q2)
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= 735353986 — [(-410245.5433) + 74333.0331]

=409447 9088 kkal
Sebagai pendingin pada reaktor digunakan air, vaitu :
- Suhu air masuk reaktor: t; = 30 °C
- Suhu air keluar reaktor: 1, =45C
Jumlah air pendingin yang dibutuhkan, m adalah :

o= Qe 409447,9088 kkal
Cp(t,-t,) 1kkalke.C? x(45-30)°C

=27296,5273 kg

Neraca Panas Total Reaktor (R —01)

| Masuk : Keluar :
Q O, = 5520,0936 kkal Q0O = 501,8239 kkal
\ QN> =20278,2274 kkal QN; =20278,2274 kkal
Q CiHs =23329,2369 kkal Q C;Hs = 467.0424 kkal
Q C3Hg = 264.0652 kkal Q CH;COOH = 478,5873 kkal
Q CH;COOH =23929.4377 kkal Q H,O = 11064.8751 kkal
Q H,0 = 214.3378 kkal Q CsHgOa =41182,5910 kkal
Total =73535,3986 kkal Q CO, = 359.8860 kkal
=74333.0331 kkal
Q lepas =(-410245,5433) kkal
Q reaksi = 4094479088 kkal

= -797,6345 Kkal

Total = 73535,3986 kkal




Dimana : V = Volume spesifik gas pada kondisi standar | T, = 0 "C (273 "K) dan

P, = I atm] sebesar 22,4 m /Kgmol
)= Suhu gas masuk expander = 160 "C (433 "K)
Py = Suhu gas keluar expander = 4,75 atm

Maka :

B 42,1380 273°K 4,75 atm

p(’ 3 X Y oo X
22.4m’/kgmol 433 °K | atm

= o s} 3
=3,6337 kg/m

Tenaga minimum yang dilepaskan expander :

By
-Ws = JV dp (Persamaan 10-22, Smith Van Ness)
Ws =V (P,-P) —> V=mlp

m(p, P)
p

Dimana : m = Laju alir massa gas
= 1778,8827 kg/jam = 0,494 | kg/detik
P, = Tekanan gas masuk = 4.75 atm (4,90675 bar)
P, = Tekanan gas keluar = | atm (1,033 bar)

Maka :

we = 04941 kg/detik x (1,033 - 4.90675) bar x (10)° joule/bar.m
0 56337 kg/m*

=-33974.4728 joule/detik

~Wy = 33974,4728 joule/detik
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Suhu gas keluar expander dihitung dengan persamaan neraca energi untuk sistem
adiabatis, yaitu :

m(H; —Hs) ==Wgs=m.Cp.(t, —15)

Atau -Wg =m.Cp. (4 - 1)

- W,
U e
m.Cp

) | 339744728 joule/detik
0,4941 kg/detik x 0.3066 kkal/kg.” C x (4.]8.I0“]j0ule£dclik

=53,65°C =53 °C
AtauT,  =(T,-54)°C
=160 - 54
=106 °C

Jadi suhu gas keluar expander adalah = 106 °C (379 °K)

a. Panas gas masuk expander (EP- 02); Q; = panas gas keluar dari reaktor (R-

01). Q, = 74333,0331 kkal

b. Panas gas keluar expander (EP-02): Q;:
379K
Q = m JCp dT; kkal
198K
5 o AT
Q0 _ 16.6420kg

= (6.713-0,000879x107 T +4,170x10° T* —
32 kg/kgmol .0

2.544x10” T%) dT: kkal/kemol °K
= 298.,7807 kkal
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602.5929 ke

QN DHLI9L7 RE
28 kg/kgmol

ITUK
j (7,440 — 3.24x1 0"+ 6.4x107° 17 -

hat b3 N

2.79x107 T%)  dT: kkal/kgmol . °K

=12150,7593 kkal

22978 ke
— 122978 ke

379NN
BN J' (4.728 + 17.54x107° T = 13.38x10°T" =
44 kg/kgmol :

il N
4,079x10"°T%) dT; kkal/kgmol . °K
=210,2280 kkal

379K
Q CsH, = % j (0.886 +56,020x107 T - 27.71x10° T? +
g/kgmo

298°K
5.266x10” T°) dT; kkal/kgmol . °K
= 264,2789 kkal

379°K
Q H0 = | &iodld 5 (7,701 + 0,4595x10° T — 2,521x10°T> +
18 kg/kgmol ol

0,859x10™ T°) dT; kkal/kgmol . °K
=6595,6769 kkal

QCHO, = J69697ke =
SEIghJ2 B T T

(4,0155 + 88,127x107 T— 33,0x10° T? +
100 kg/kgmol

298°K
8.846x10™ T°) dT; kkal/kgmol. °K
=23314.5056 kkal

379

- & Lo ke I |
Q CH;COOH = 13953 ke I (1.156 + 60,87x107° T — 41,87x10° T* +
60 kg/kgmol , .

11.82x10™ T%) dT: kkal/kgmol .°K

1]
B
o

72.4575 kkal

h
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Maka, Q- = Q0+ QN+ QCOs + Q C3Hy + Q H:0 + CsHOs +

Q CH:COOH
= 2987807 + 12150.7593 + 210.2280 + 264.2789
6595.6769 + 23314.5056 + 272.4575
= 43106.6878 kkal
¢. Panas ckspansi gas: Qs:
QG =01-Q
=74333,0331 —43106,6878

=31226,3453 kkal

Neraca Panas Total Panas Expander Gas (EP — 02)

Masuk : Keluar :

QO = 501,8239 kkal Q0O; = 298,7807 kkal
QN» =20278.2274 kkal QN = 12150,7593 kkal
Q CO; = 359.8860 kkal Q CO; = 210,2280 kkal
Q C3H, = 467.0424 kkal Q CsHe = 264.2798 kkal
Q H,O =11064,8751 kkal Q H,O = 6595.6769 kkal
Q CsHgOs =41182.5910 kkal Q CsHgO, = 233145056 kkal
Q CH3;COOH = 478,5873 kkal (Q CH;COOH = 272,4575 kkal
Total =74333,0331 kkal =43106.6878 kkal

Q pendingin = 31226,3453 kkal

Total =74333,0331 kkal
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9. Cooler [ (C-01)

Fungsi : Menurunkan suhu gas produk keluar reaktor sebelum masuk Flash Drum
(FD-01)
airt=30°C

EP-02 . FD-01
t=106°C =i T=40°C

(379 °F) 1 (313°F)

airt=37°C
a.

Panas gas masuk Cooler 1 (C-01); Q; = panas gas keluar expander (EP— 02)

Q) =43106,6878 kkal

b. Panas gas keluar Cooler 1 (C-01): Q,:

MAK

Q =m JCp dT: kkal
208K
3K
00, _ 16,6420 kg

(6.713 — 0.000879x10° T + 4.170x10° T*
32 kg/kgmol ¢

~2.544x10” T%) dT; kal/kgmol .°K
= 54,8360 kkal

7 2070 Lo AGOK ]
QN = 502,750 g (7.440 = 3.24x107° T + 6.4x10° T° -
28 kg/kgmol ¢l

2.79x10” %) dT: kkal/kgmol . °K

I
=2
d

N

249,3958 kkal
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LRI

, 12.2978 ke ) . g
() CO; P ik [ (4.728 + 175451071 = 13.38x10° 17
44 kg/kgmol 4
4.079x10° ") dT: kkal/kgmol . °K
= 37.5405 kkal
_ 8.1250ke ¢ . G
() CsHyg = % f (0.886 + 56.020x10° 1T =27.71x10°17 +
42 kg/kgmol , 2.

5.266x10” T%) dT: kkal/kgmol . °K

= 45,1624 kkal

180,6619kg (" L,
Q HO 1806010 J (7.701 + 0.4595x107 T - 2.521x10°T +
18 kg/kgmol

0,859x10° T) dT; kkal/kgmol . °K

=1212,2706 kkal
946,9697 kg "
QGHD; =22lrE (40155 + 88.127x 10 T - 33,0x10°T? +
100 kg/kgmol ¢
8.846x10”7 T7) dT: kkal/kgmol . °K
=3992,9146 kkal

Q CH;COOH = L33 ke (1.156 + 60.87x10° T - 41,87x10° T* +
60 kg/kgmol 0

11.82x10" T7) dT: kkal/kgmol . °K
= 46,9052 kkal
Maka., Q: = QO+ Q Ny + Q COs + Q CsHe + Q HyO + Q CsHyO; +
Q CH;COOH
= 54.8360 + 2249.3958 + 37.5405 + 45,1624 + 1212,2706 +

39929146 + 46.9052
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Maka. (> =Q CsHgO>+ Q CH;COOH + @ H>O

232158797 + 10879.2700 + 361.1500
= 34456.2997 kkal
¢. Panas vang dibutuhkan dari pemanas: Qs
Qs =02 Q)
= 34456,2997 - 5979,9732
= 28476,3265 kkal
Sebagai pemanas pada Heater 11 (H-02) digunakan sarurated steam (uap
jenuh) pada kondisi suhu T = 200 °C dan tekanan P = 160 kg/cm®. Dari tabel
steam (appendix Il Stoichiometry) didapat Ageam yaitu 436,1 kkal’kg.. Maka

Jumlah steam pemanas yang dibutuhkan; m adalah :

_ 28476,3265 kkal
436, kkal/kg
=061,4907 kg
Neraca Panas Total Heater 11 (H — 02)

Masuk Keluar :
Q CsHgO, = 4034.6315 kkal Q CsHzO; =23215,8797 kkal
Q H,O = 1885.3624 kkal Q H.O =10879,2700 kkal
Q CH;COOH = 59,9793 kkal Q CH;COOH = 36I,-ISOO kkal
Q steam = 28476,3265 kkal Total = 344506,2997 kkal

Total = 34456,2997 kkal
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12. Distilasi (D -01)

Fungsi : Memurnikan produk alil asetat dari campurannya ke dalam produk atas

Kolom.

IQ\-
. L 4
/@ Kondensor

Quo

*Qn

‘/QD/ Reboiler

*Qu
Menentukan kondisi operasi pada Distilasi 11 (D-02)

Dalam penentuan kondisi operasi pada proses distilasi ini. dilakukan rrial and
error terhadap suhu (T) operasi. Hasil trial suhu ini dinyatakan memenuhi jika
jumlah komposisi cairan dan uapnya sama dengan satu.

a. Kondisi umpan menara

Umpan masuk kolom pada kondisi cairan jenuh (bubble point).

Berdasarkan hasil perhitungan neraca massa distilasi (D-01) diketahui
bubble point umpan pada T = 85 “C dan tekanan P = | atm.

b. Kondisi puncak kolom

Uap keluar puncak kolom pada Kondisi uvap jenuh (dew poinr) dan

dikondensasikan pada condenser.




Komposisi produk atas kolom sebagai berikut :
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‘Komponen [ Kg | BM; Kg/Kgmol | Kgmol | Fraksimol |
CsHyO, 937.5002 | 100 9.3750 09469 |
HO | 94695 18 | 05261 00531 |
Total 946,9697 | 99011 | 1,0000 '
Trial kondisi dew point dicoba pada :
Tekanan operasi = | atm (760 mmHg)
Suhu operasi =75.88"C (348,88 "K) = 70 "C (349 "K)
Komponen vi; Kg ~ Pj; mmHg Ki: P/P, | X=v/K;
CsHgO, 0,9469 832.2654 1.0951 0.8647
H0 00531 | 298,177 03928 | 0,1353
Total ~ 1,0000 | 1,0000

Trial dew point distilat dinyatakan memenuhi karena diperoleh X =

1,0000

Komposisi dasar menara

Cairan keluar dasar kolom pada kondisi cairan jenuh (bubble point).

Komposisi produk bawah Distilasi I1 (D-02), sebagai berikut :

Komponen Kg BM_;ﬂngKgmol Kgnilol Fraksimol
CsHgO; 9.4695 100 0,0947 0,0097
H,O 171,1924 18 9.5107 0,9706
CH3;COOH 11,5955 60 0.1933 0,0197
Total 192,2574 9,7987 1,0000
Trial hubble point dicoba pada :
Tekanan operasi = 1 atm (760 mmHg)
Suhu operasi = 100,055 °C (373.055 °K)
Komponen | X ; Fraksimol P{_;immHg___r Ki: P/P, | y=X. IET:
CsHsO» 0,0097 1701.7424 22391 | 0.0271
H,O 0.9706 757.3702 0,9965 0.9672
CH;COOH 0,0197 426.3283 0,5610 0,0111
Total 1,0000 1,0000
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Trial bubble point bottom dinyatakan memenuhi karena diperoleh X =
11,0000

2. Penentuan refluks minimum

Perhitungan refluks (kolom cairan yang dikembalikan ke dalam kolom)

dilakukan dengan menggunakan persamaan Underwood. yaitu :

. dan

o, = !

Dimana : R, = refluks minimum
a; = derajat volatilitas komponen i
0 = konstanta Underwood

X = fraksi mol komponen i pada distilat

0 dihitung dengan persamaan :

X
l-q =0, “{; e S - B 2)

.
Dimana : x, = fraksimol komponen i dalam umpan
«, = derajat volatilitas komponen i dalam umpan
q = jumlah mol cairan jenuh terbentuk pada plate umpan

(nilai q = 1. untuk umpan berupa cairan jenuh)

Dari persamaan (2) diatas, diperoleh :

z L

I




Nilai 0 dari persamaan (3) diatas dihitung dengan metode trial dan error.

Dimana trial nilai 0 memenuhi jika diperoleh :

Trial nilai O didapat pada 0 = 1.458048
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Komponen | X ; Fraksimol a.f (af.XD/(af-0)
CsHz0s 0,4807 2,5565 1.118765
H,0 0,5095 1,0 -1,112329
CH;COOH 0,0098 0,5780 -0,006436
Total 1,0000 0,000000

Selanjutnya 0 nilai yang diperoleh disubstitusikan kepersamaan (1) :

a; . x,
Rm+l= ——
a; -0

0

Kdmponen |Xp ; Fraksimol

Maka: Rm+1= =250
un"e

= 1,86064
Rm = 1,8664 — |
= 0.8664
Diambil Ryperass / Rm = 1.3
Sehingga = Rperasi = 1.3 xRm
= 1.3 x 0.8664

=1.1263

o.p ((ln.xD)f (CL[)-O)
CsHz0, 0,9469 2,7915 1,9823
H,0 0,0531 1,0 -0,1159
Total 1,0000 1,8664




Neraca massa disekitar puncak kolom menara :

lv
QLo D
L \Y
A% = L[) +D
Ly
R = =2 =].1263
D

L[) = |,1263+D

vV =11263+D

Komposisi uap keluar pundak kolom ; V :

Komponen Kg Kgmol
CsHgO, 1993.4067 19.9341
H,0 20,1350 1,1186
Total 2013,5417 21,0527
Sehingga komposisi aliran refluks L, :
La=V-D
Komponen Kg Kgmol
CsH50; 1055,9065 | 10,5591
H,0 10.6655 0,5922
“Total | 1066,5720 11,1516 |
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Perhitungan neraca panas Distilasi (D-01)

a. Panas cairan umpan masuk distilasi, Qg : panas larutan keluar dari Heater 1l
(H-02).
Qr = 34456.2997 kkal
b. Panas cairan produk keluar atas keluar distilasi : Qpy:
TR
0 =m  |CpdT;kkalkg. K
2K
39K
Q CsHgO>  =937.5002 kg |(0,4086)dT; kkal/kg. °K
205K
= 19536,1917 kkal
397K
Q H,0 =9.4695 kg (0,6741 +2,825x10° T — 8,371x10° T* +
298K

8,604x10°° T%) dT: kkal/kg . °K
= 484,4538 kkal
Maka Qp = Q CsHgO; + Q HxO
= 19536,1917 + 484,4538
= 20020,6455 kkal

Panas Cairan produk bawah keluar distilasi ; Qg :

Q =m F:p dT: kkal/kg. °K
2K
373K
Q CsHgOs =9.40695 kg J(0,4086) dT; kkal’kg. °K
208K

=290,1561 kkal
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'\T:"‘h
O 10 = 171.1924 ke ‘ (0.6741

£ 28255107 1 —8371x10° 17 +
208K
8.604x107 T%) dT: kkal/kg .°K
=12898.3161 kkal
Q CH;COOH = 11.5955 kg mﬁu.mx - 0,000929 1) dT: kkal/kg. 'K
2%
=457,4968 kkal
Maka, Qg = Q CsHgOs + Q H0 + Q CH;COOH

=290.1561 + 12898.3161 +457.4968
= 13645.9690 KKal

d.

Panas yang dilepaskan pada condensor Distilasi; Qcp :

Diagram neraca panas disekitar puncak kolom distilasi :

QC!)

|}

QLIJ

V L
I. Panas uap keluar puncak kolom masuk condensor: Qy :
349K
Q =m |\CpdT:kkalkg. K
2087K
=2 LMK
Q CsHg0, = S j (40155 + 88,127x 107 T =33.0x10°T? +
100 kg/kgmol :

298K

8.846x10” T%) dT: kkal/kgmol .°K

II

29853.8116 kkal



o]
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- 4R
20.1350 kg R : -
Qe =i [ﬂ.?n|-.n.4_wsmiu [-2.521%10%7T 4
18 kg/kgmol , ol

0.859x107 %) dT: kkal/kgmol.’K
=461,2289 kkal

Maka. Q=0 CsHgO5 + Q H>O
=209853.8116+461,2289
=30315,0405 kkal

Panas laten kondensasi pada Condensor: Q; :

Q.. = n.AHy

Dimana :
n = Kgmol komponen terkondensasi
AH¢

= Entalpi kondensasi komponen pada suhu 76°C (349°K)
Entalpi kondensasi komponen dihitung dengan menggunakan persamaan

Watson (pers. 6-16 hal.206, sifat gas dan zat cair ; Sherwood & Prautnitz).

0,38
QHVE =.rﬁH\.f| ]-Tl'z
1=Tr,

Dimana: Tr; = Suhu reduce komponen pada titik didih normal

Tr, = Suhu reduce komponen pada suhu yang terhitung
AHy; = Entalpi kondensasi pada titik didih normal; kkal/kgmol
AHy> = Entalpi kondensasi komponen pada sehe yang dihitung:

(kkal/kgmol)

Te = Suhu kritis komponen




Data perhitungan :

Komponen

| CsHiO»

H-0
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Ty :°K | Tei®K |AHv; : Kkal/kgmol|
373 552 7950
373.2 647.2 9717

(Sumber = Lamp.A Sifat Gas & Zat Cair; Sherwood & Prausnitz, hal.614)

Maka panas laten kondensasi komponen pada suhu 76°C (346°K) sbb:

d. Cj“;a,()}_
| Lo-2K
T 552 °K
=0,6757
; T 349 °K
I'rs == 5
Te 552°K
=0,6322
0.38
1 Tr,
AHy» = AHy 5
! Vi T Tr

0,38

322
_ 7950 10,6322
0.6757

= 8339,4948 kkal/kgmol

Gtk N 1993,4067 kg
sPighlJja T e

; x 8339,4948 kkal/kgmol
100 kg/kgmol

= 166240,0481 kkal
H>O

i _—
o =372

Te 6473°K

=0,5767
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ST, 349°K
Te  647.3°K

=10,5392

1 Tr,
Ablya = AHy, 'I k.

]

10033,7354 kkal/kgmol

20,1350k

Q H0 ST =
I8 kg/kgmol

x 10033,7354 kkal/kgmol

11223,8479 kkal

Maka diperoleh Q;  sebagai berikut :

Qs = Q CsHzO0, + Q HyO
=166240,0481 + 11223,8479

= 177463,8960 kkal

Panas cairan refluks, Qi p

349K
Q = JCp dT; kkalkg . °K
298K
Mo
Q CsHgOs = 1055.9065 kg J(}0.4086} dT: kkal/kg . “K
208K
=22003.6132 kkal
349K !
QH:0 = 10.6655 kg j (0.6471 + 2.825x10° T — 8.371x10° T2
i

+8.604x10™ T%) dT: kkal/ke . °K




N

~
s 9
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346.6405 kkal
Maka Q;p = Q CsllgOx+ Q H-,0
22003.6132 + 546,6403
= 22549.2537 kkal
Panas vang dilepaskan pada condensor distilasi, Qgyy :
Qv+ Qi =Qu +Qp+ Qep
Qe =(Qv+Q;) —(Quo + Qp)

=(30315,0405 + 177463,8960) — (22549.2537 + 20020,6455)

=165209,0373 kkal
Sebagai pendingin pada Condensor Distilat (CD-01) digunakan air
yaitu :
- Suhu air masuk reaktor; t; = 30 °C

Suhu air keluar reaktor; ;=45 °C

Jumlah air pendingin yang dibutuhkan, m adalah :

m = _ Qo
CP([: ‘11)

1 165209,0373 kkal
I kkal/kg.C? x (45 30)°C

=11013,9358 kg
c. Panas yang dibutuhkan pada Reboiler Distilasi (RB-01): Qgg
Neraca panas totoal Ditilasi (D-01) :
Qr+Qrs =Qp+ Qs+ Qcp
Qr =(Qv+ Qs+ Qcp)—Q

=20020,6455+13645.9690+165209.0373 — 34456,2997
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= 164419.3521 kkal
Sebagai pemanas pada Reboiler Distilasi (RB-01) digunakan
saturated steam (uap jenuh) pada kondisi suhu, T = 200 °C dan
teckanan, P = 16 kgfem™. Dari tabel steam (appendix 11
Stoichiometry) didapat A steam vaitu 463.1 kkal/kag

Jumlah stecam pemanas yang dibutuhkan, adalah :

m| = Qus.
)‘s::.un
" 164419,352| kkaI_
463.1kkal/kg
= 355,0407 kg
Neraca Panas Total Distilasi (D — 01)
Masuk : Keluar :
Umpan Produk atas
Q CsHgOs = 23215.8797 kkal Q CsHgO, = 19536,1917 kkal
Q H:O = 10879,2700 kkal Q H-O = 10879.2700 kkal
Q CH;COOH = 361,1500 kkal = 20020,6455 kkal
= 324562997 kkal Produk bawah
Q reboiler = 1664193521 kkal Q CsHzO; = 290.1561 kkal
Total = 198875,6518 kkal Q HO = 128983161 kkal

Q CH;COOH 457.4968 kkal

Il

13645,9690 kkal
165209,0373 kkal

Il

Q condensor

Total = 198875,0063 kkal
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13. Cooler 11 (C - 02)

FFungsi : Menurunkan suhu larutan produk alil asetat keluar dari produk atas

distilasi  (D-01) sebelum disimpan sementara pada tangki produk alil
asetat ('1-03).
airt=30"C
D-01 . T=37°C
S c-02 f—— e
T=76°C (310 °F)
(479 °F)

airt=37C

a. Panas larutan masuk Cooler 11 (C-02); Q, = panas larutan keluar dari produk

atas Distilasi (D-01). Q; = 13645,9690 kkal

b. Panas larutan keluar Cooler 11 (C-02): Qs :

300K
Q =m J.Ep dT; kkal

08K

10Tk
Q CsHsO: = 937,5002 ke j‘;: (0.4086) dT: kkal/kg . °K
= 5745,9387 kkal

QHO  =94695ke J"ﬁ: (0,6741 +2.825x10° T-8.371x10°T* +

8.604x10” T7) dT: kkal/kg . °K
= 142,1982 kkal

Maka :

Q> =0QCsHO>+Q H->O
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= 57459387 + 142.1982
= 5888.1369 kkal
¢. Panas yang discrap dari pendingin: Qs :
Q =Q-Q
=20020.6455 — 5888.1369
= 14132.5086 kkal
Scbagai pendingin pada Cooler 111 (C-03) digunakan air, yaitu :
- Suhu air masuk reaktor; t; = 30 °C
- Suhu air keluar reaktor; t,= 37 °C

Jumlah air pendingin yang dibutuhkan, m adalah :

Q,

m = :
Cp(lz -[i)

. 14132,5086 kkal
I kkal/kg.C? x (37 -30) °C

=2018,9298 kg

Neraca Panas Total Panas Cooler I1 (C —02)

Masuk Keluar :

Q CsHgO;  =19536,1917 kkal Q CsHz0; = 57459387 kkal

Q HO = 484.4538 kkal Q H,O 142.1982 kkal

Total = 20020,6455 kkal = 58881369 kkal

Q pendingin = 14132,5086 kkal

Total =20020,6455 kkal
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14. Cooler 111 (C - 03)

Fungsi : Menurunkan suhu larutan buangan keluar dari produk bawah distilasi

(D=01) sebelum ke Unit Pembuangan Cairan (UPL).

airt=30°C

T=100°C : = 40°C
— C-03
(373 °F)

(313 °F)

airt =37°C
Panas larutan masuk Cooler [11 (C- 03): Q, = panas larutan Keluar dari produk
bawah Distilasi (D-01).
Q) = 13645,9690 kkal

b. Panas larutan Keluar Cooler 111 (C-03): Q5 :

33K
Q =m JE;} dT; kkal
298K
I K
Q CsHz0, = 94695 kg "(0.4068} dT: kkal/kg . °K
208tk

= 58,0312 kkal

RN
Q H,O = 171,1924 kg

208K

(]

(0.6741 +2.825x10° T - 8.371x107 17 +

8.604x10” T%) dT: kkal/kg . °K
=25706,6971 kkal




11}
Q CILCOO = 11,5955 kg ﬁ(},n-mx < 0.000929 1) d T kkal kg, "C

25¥Kk
= 86,6519 kkal
Maka, Q> = CsHyO2+ Q H,0 + Q CH;COOH
= 58,0312 + 2570,6971 + 86,6519
= 2715,3802 kkal
c. Panas yang dibutuhkan dari pemanas; Q3 :
Qs =Qi-Q
= 13645,9690 — 2715,3802
=10930,5888 kkal
Sebagai pendingin pada Cooler 111 (C-03) digunakan air, yaitu :
- Suhu air masuk reaktor; t; = 30 °C
- Suhu air keluar reaktor; ;=37 °C

Jumlah air pendingin yang dibutuhkan, m adalah :

_ 9
. Cp(ll-tl)

- 10930.5888 kkal
| kkal/kg.C* x (37 -30)°C

= 1561,5127 kg
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Neraca Panas Total Panas Cooler 111 (C — 03)

Masuk Keluar :

Q CsHgOs = 290.1561 kkal Q CsHgO- = 58.0312 kkal
Q H>O =12898.3161 kkal Q H,0 = 2570.6971 kkal
Q CH3;COOH = 457.4986 kkal Q CH;COOH = 86.6519 kkal
Total = 13645,9690 kkal = 2715,3802 kkal

10930,5888 kkal

]

Q pendingin

Total = 13645,9690 kkal
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LAMPIRAN C

PERHITUNGAN SPESIFIKASI PERALATAN

1. TANGKI BAHAN BAKU ASAM ASETAT

Kode Alat : T-01

irungsi . Menampung sementara bahan baku asam asetat untuk persediaan satu

(1) bulan proses produksi.
Tipe : Silinder vertikal dengan tutup atas dishead dan tutup bawah plat datar
Kondisi penyimpanan bahan :
Tekanan : 1 atm

Suhu :30°C

. Volume tangki; V, :

Dari perhitungan neraca massa diketahui :
Laju alir massa, m = 583,2770 kg/jam
Densitas, p=1,0487 gr/em’® = 1048,7 kg/m’

Volume bahan untuk 1 bulan (720 jam) penvimpanan :

V= mxt @OA
p A
_ 5832770 kg/jam x 720 jam
1048.7 ke/m” H=15D
= 400.4568 m’
N
Tangki dirancang dengan Ketentuan : <

)
N

a. 90 % dari volume tangki werisi larutan

b. Perbandingan tinggi (H) = 1,5 diameter (1D)

Lamp. C -1




Lamp. C- 2

c. Digunakan tangki sebanyak 2 buah

Maka volume untuk | buah tangki :

_ \'4
0,90x2

_ 400‘4568_1_1_1:
0,90 x 2

=222,5m’
2. Dimensi tangki

Volume tangki = volume silinder + volume tutup

Volume silinder, Vs =%z .D*.H (H=1,5D)

=Y%n.D?.(1,5D)

=0,375n.D’

Volume tutup; Vh = (0,000049 D?) (Pers. 5.11 hal. 88 Brownell &

Young)
Maka :
Vt =Vs+ Vh

=0.375 1 D* +0,084672 D*
=1.2622D°

Diameter tangki :

V1

1,2622

D =

_____
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Tinggi silinder adalah :
H =15D
[.3x3.6m
=84m
3. Tebal dinding tangki: ts :
Untuk internal pressure, tebal dinding (Shell) dihitung dengan menggunakan
pers 13-1 Brownell & Young hal. 254 :

Pigp

Dimana :
P = wekanan desain; atm
r = jari-jari tangki; cm
=%D=%x56=28=280cm
f = tegangan yang diijinkan bahan konstruksi; atm
2 = efisiensi pengelasan
C = faktor korosi diambil 1/8 in (0,3175 cm)
Diambil faktor keamanan desain 20% :
P gesain = 1,20 X Poperasi
=1.20x I atin
= 1.20 atm
Bahan konstruksi yang digunakan Carbon Steel SA-212 Grade B' dengan nilai
= 17500 Psi = 1199.5 atm (tabel 13.1 hal. 251 Brownell and Young) dan

diambil pengelasan type double — welded butt joint E = 80 % (tabel 13.2 hal.

254 Brownell and Young).
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Maka :

1.20atm x 280 cm
—_— $03175¢cm
1190.5atm x 0.80 -0.6 x 1.20 atm

L

=(0.6705 ¢cm

Digunakan tebal plat standar = 5/16 in (0.79375 cm)

4. Tebal tutup atas

Tebal wtup atas (standar dishead) dihitung dengan persamaan (13.12)

Brownell & Young hal. 258 :
_0.885.P.r,

f = 5
N T RE-D6.P

Dimana :
P = tekanan desain; atm
re = Crown radius; cm
f = tegangan yang diijinkan bahan konstruksi; atm
E =efisicnsi pengelasan = 80 %
C = faktor korosi (diambil 1/8 in = 0.3175 cm)
Diambil faktor keamanan desain 20 %

r. = OD shell = 1D shell +2 x 1

=560 + (2 x 0.79735)

N

61.

h

875 cm

Bahan konstruksi sama dengan Shell
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Maka :

0,885 x1.20atm x 561,5875¢m
1190,5atm x 0,80-0.1 x .20 atm

h —

+0.3175¢em
=0,9438 cm

Digunakan tebal plat standar 3/8 in (0,9525 cm)

Gambar. Desain dishead head 1angki

Dari tabel 5.6 Brownell & Young hal. 88 untuk dishead head, diketahui untuk

tebal tutup; t, = 3/8 in

sf = standar straight flange = 1% — 3 in (diambil sf=2 in = 5,08 cm)

icr = inside crow radius = 1'/ein=2.8575 cm

Maka tinggi head

_ 1D shell
3

_ 560cm

2

=280 cm
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AB = -”—)--i(.t‘
2
=280 - 28575

=277.1425 cm
BC =r.—icr (ro = 0D shell = 561.5875 ¢cm)
=561.5875 cm — 2.8575
=558,73 cm
AC =(BC?-ABY"
=(558,73% - 277,1425%"
=485,1507 cm
b =r-AC
=561,5875 — 485,1507
=76,4368 cm
OA =t,+b+sf
=0,9525 + 76,4368 + 5,08
= 82,4693 cm = 0,825 m
Sehingga tinggi total tangki (Hr) :
Hy = tinggi shell (H) + tinggi tutup (OA)
=8.4 + 0,825
=9.225 cm
Tebal tutup bawah

Tebal tutup bawah (plat datar) dihitung dengan menggunakan persamaan 3.16

hal. 45 Brownell & Young :




Dimana :

P = tekanan desain; atm

d = diameter dalam shell; em
=560 cm
= tegangan vang diijinkan bahan konstruksi; atm

E = efisiensi pengelasan = 80 %

C = faktor korosi (diambil 1/8 in =0,3175 cm)
Bahan konstruksi untuk plat tutup bawah sama dengan shell.

Maka :

1,20 atm x 560 cm
2x1190,5atm x 0.80 atm

t5) =

+0,3175¢em

It

0,6703

Digunakan tebal plat standar 5/16 (0,79375 cm)
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2. POMPA LARUTAN ASAM ASETAT

Kode Alat P -0l

Fungsi : Mengalirkan larutan asam asetat umpan segar dari Tangki Bahan

Baku Asam Asetat ke Vaporizer (VP - 01)
Type

: Centrifugal Pump

Laju alir massa. m = 583.2770 kg/jam = 1285,5827 Ib/jam

Densitas. p=1,0487 gr/cm® = 10487 Ib/fi

Viskositas, p=177611x10" Ib/fi.det
Laju alir volumetrik (Q) :
Q - m _ 1285,8827 Ib/jam
) 65,4703 Ib/ft?

= 19,6407 f’/jam =0,0055 ft’/detik

Diameter optimum pipa. di :

Dihitung dengan menggunakan pers.15 hal. 496 Peters & Timmerhaus untuk

asumsi aliran turbulen.
di =3.9.Qr%S o0
= 3,9 x 0,0055"* x 65,4703""
= 0,65 in
Dipilih pipa nominal dengan spesifikasi : (Tabel 13 Peters hal. 888) :
NPs ='Y%in
Schedule =40

Diameter dalam, D =0.622 in=0.,0518 fi

LLuas penampang, A = 0,034 in = 0,0021
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Uji bilangan Reynold (NRe) :

NHc = E.V._I) > V = (‘).
i A
_ 00055 ft /detik
0.0021 ft’
= 2.6190 fudetik
Maka :
N 65,4703 1b/ft* x 2,6190 fvdetik x 0,0518 fi
Re ™

7.7611.10™ Ib/ft.detik

1]

11444,2230

Nge > 2100 = asumsi aliran turbulen memenuhi.

Direncanakan sistem pemompaan terdiri dari :

a. Pipa lurus (panjang; L =75 m = 246,06 fi

b. 1 Buah elbow 90°, | buah gate valve full open, | buah globe valve.
¢. Tinggi pemompaan Z =5 m = 16,40 f

Panjang ekivalen pipa sebagai berikut :

l. Elbow 90° Le =1 x30x00518 ft =1,5440 fi

2. Gate valve full open Le =1x13x0,05181t =0,6734 f1

3. Globe valve full open Le=1x450x 00518 =2331 A
Total Le =25.5374 ft

Panjang pipa total; . =1 + Le
= 246,06 + 25,5374

=271,5974 fi
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Kontraksi terjadi yaitu : friksi karena gesekan dalam pipa ( F ) :

[‘.Z L.’

(pers. D. Archi ; pers. 20-22 Alan Foust)
2e..D

Dipilih pipa baja standar komersial dengan & (refatif roughness) = 000015 fi

Maka &/D = 2000151 _ 4 6029

0.0518 fi
Dari fig. 14-1 Peters hal 482 untuk £/D = 0,0029 dan Ng, = 11444,2250 diperoleh
faktor friksi /= 0,0315
Maka :

¢ = 0.0315x271,5974 fi x 2,6190 fudetik
2x32,174 fi.b, /Ib,.detik’ x 0,0518 ft

=6,7221 ft.Ibdlby,

Enerei Mekanik Pompa

Dihitung dengan pers. Bernoully untuk fluida incompressible (pers. 20-18 Alan

Foust hal. 546).

3 rd
9-’-+AV +Az§+F+wj=0
p 28 g
] 2 T
Atau: -wy =£+A\; + Az= +F
p 28 g,
b ]
Q— = 0,(Py=P>=1atm.)
p
.r'_\-‘
v i
Za

(vi = v2: karena tidak ada perubahan ukuran pipa sepanjang aliran)
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Az-E = 16,40 ft x 2eAlddenl
8. 32,174 ft-1b /1b, .detik”

= 164133 ft.lb/1by,
Maka :
-wy =0+0+16,4133 +6,7221
= 23,1354 f.Ibflby,

Tenaga pompa (WIHP)

WHps — Ve xQxp
550 fi.Ib, /det/Hp

_ 23,1354 flb,/Ib,, x 0,0055 f’/detik x 65.4703 Ib/fi’
550 ft.Ib, /det/Hp

=0,015 Hp
Dari fig. 14-37 Peters hal. 520 diperoleh efisiensi untuk kapasitas minimal = 0,2 —
0.4. (Dipilih ny = 0,20), maka :

i o WP
1

_ 0.015Hp
0,20
=0,075 Hp

Tenaea Motor (BHP)

Untuk HP = 0,075 Hp dari fig. 14-30 Peters hal. 512 dipilih fmawr = 80 %. Maka :

0,075 Hp
0.8

BHP =

= 0.090 Hp

Digunakan pompa dengan tenaga motor standar sebesar = | Hp
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3. VAPORIZER

Kode Alat : VP =01

FFungsi : Menguapkan larutan asam asctat sebelum masuk Compressor

Asam Asetat (CP-01)

Type : Shell and Tube
t=30"C (86 °F)
Steam
- VP - 01 % T=200°C
T =200°C (392 °F)
(392 °F) l

t=118°C (244.4 °F)

Aliran bahan :

Shell = Bahan (fluida dingin) =583,2770 kg/jam 1285,8827 Ib/jam

Tube = steam (fluida panas) = 1629846 kgfjam  =3593135 Ib/jam

Beban panas Vaporizer :

a. Preheating (Qp) = 14531.,5628 kkal/jam = 57664,9318 Btu/jam

b. Vaporizing (Qv) = 56546.0406 kkal/jam = 224389.0500 Btu/jam

Maka :
Q =Qp + Qv
= 57664,9318 + 224389.0300

=282053.9818 Btu/jam




At

a. At Preheating

Lamp. C-13

IFluida panas - ' Fluida dingin Beda suhu T1|
392 °F Suhutinggi |  2444°F 147.6 °F
392 °F Suhu rendah | 86 °F 306 °F
0 Beda | I584°F 1584 °F
Ale: = LMTD = 1584 "F
o =8 In (306/147.6)
=217°F

b. At Vaporizing

Jﬁl(\;} = 392 =

2444 = 147.6 °F

Q,  57664,9318 Btu/jam

(av), 217°F
= 265,7370 Btuw/jam.°F
Qy _ 224389,0500 Btwjam
(At)y, 147,6 °F
=1520,2510 Btu/jam.°F

Q
2 =265,7370 +1520,2510
(av),

= 1785.9880 Btu/jam."F

A= e
> (i)

~ 282053.9818 Bu/jam

1785.9880 Buw/jam.” F

=158 °F
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20 UDdan A
Sesuai tabel 8 Kern hal. 840 fluida panas sistem dan fluida dingin (gas)
didapat :
UD =5 - 50 Bu/jam.ft" °F
Trial UD =40  Bw/jam.f°°F
Luas permukaan perpindahan panas (A) :

A= ¢
U, x Al

 282053,9818 Btu/jam
40 Btwjam.ft> “F x 138 °F

= 47,6443 ft°

Direncanakan menggunakan tube dengan spesifikasi :

- 0D =% in

- BWG =16

- ID = 0,62 in (0,0517 ft)
= fa =0,1963 ft°/ft

- ar =032 in’

- Piteh triangular = 1 in

- L =8It

Jumlah wbe :

A

N =
a, x L

46443 17
0.1963 ft*/fi x 8 fi

= 30,3 buah




Dari tabel 9 Kern hal. 842 dipilih nilai yang mendekati N,

OD % in dan Pitch triangular Py = 1 in

Nt

1D shell

Passes (n)

= 30 buah
=8 in

=2

A terkoreksi = Ny x L x ao

UD terkontraksi = - Q

=30 x 8 ft x 0.1963 f/ft

= 47,1120

= 40,4159 Btw/jam.f{*.°F

A terhorekst XA

282053.9818 Btu/jam

47,1120A%.°F

Lamp. C-13

= 30.3 buah untuk

(UD =40 Btu/Jam fi? . °F, maka trial Up dinyatakan memenuhi)

3. Tube Side (fluida panas); steam :

a.

b.

Luas aliran, at

al

_ Nt x at’

144 xn

30x0,302

144 x 2

=0.03

15

i’

Kecepatan massa, (it
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~ 359,3155 Ib/jam

0,0315 fi*
= 11406,7778 Ibfjam.i°
¢. Bilangan Reynold, NRc

_ D x Gt

1w

Ret

Pada Tc = 392 °F didapat viskositas steam p = 0.0392 Ib/jam.fi]

—_— 0,0517 ft x 11406,7778 Ib/jam.fi*
0,0392 Ib/jam.ft

= 15034,4435
d. Koefisien Heat transfer inside, hi

Untuk steam terkondensi hi = hio = 1500 Btu/jam.fi.°F (Kern hal. 164)
4. Shell Side (fluida panas); steam
Preheating

a. Luas aliran : a,

IDxC'xD
e e =
S 144x P,

Dimana: C' =Py-0D
= | —%

=2

L]

in

B =1Dshell /5 (baffle maksimum)
=8/5
=1.6in

_8x0.25x1.6
144 x 1

d

s

=0.0222 f?
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Kecepatan massa : Gs :

w  1285,8827 Ib/jjam

G, -~ :
a, 0,0222 Ft°

B

=57922.6441 Ib/jam.ft’

Bilangan Reynold : Res :

D..G ; .
R =F ‘“ § (De=0.75in = 0.0608 Ft; Kern hal. 838)
86 +244.4 ! : : . .
Pada (¢ = 5 165,2 °F , diperoleh sifat-silat fisik campuran fluida
dingin, yaitu :
- Viskositas, = 1,1616 Ib/jam.ft

- Konduktivitas panas, k= 0,12 Btu/jam.ft*
- Kapasitas panas, ¢=0,375 Bw/jam.°F

~ 0,0608 fi x 57922,6441 Ib/jam.ft*
2 1.1616 Ib/jam.ft

=3031,7637

Koefisien perpindahan panas bagian luar; ho :

h —JH[ ][C U\ [ n )
De K ) (p.w)

Uniuk Res = 3031.7637 dari fig.28 Kern didapai JH = 30)

h = 30[ 212 )(0.375x|,1616)"’(l)
Looﬁos}k 0.12

= 90,9985 Bu/jam.f>.°F
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¢. Koefisien perpindahan panas Keseluruhan bersih untuk Preheating: Up

hio x ho

hio + ho

Uy 1300x90.9985
P~ 1500 + 90,9985

= 85.7938 Btu/jam.fC.°F
I-  Luas permukaan Preheating: Ap :

Qp
A —
P Up x (At)p

B 57664,9318 Btw/jam
85,7938 Buw/jam.ft* *Fx 217 °F

=3,0974 f*
Vaporizing

a. Bilangan Reynold

" " (De =0,73 in =0,0608 Ft; Kern hal. 838)

Pada t¢ = 244.4 diperoleh sifat-sifat fisik campuran fluida dingin, yaitu :
- Viskositas, p=0,0484 Ib/jam.ft
- Konduktivitas panas, k= 0.017 Btu/jam.ft"
- Kapasitas panas, ¢ = 0,230 Btu/jam."F

g 0-0608 ft x57922,644] Ib/jam. fi*
B 0.0484 Ib/jam. fi

=72762,3298




]
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b. Koefisien perpindahan panas bagian luar: ho :

Untuk Res = 72762,3298 (dari fig.28 Kern didapat JH = 170)

Y e 13
h = (GO0 1(0.23x0,0484 )

!
L0.0608 /L 0.017 J()

= 41,2765 Btw/jam.ft".°F

¢. Koefisien perpindahan panas keseluruhan bersih untuk Vaporizing; Uy

hio x ho
V=

hio + ho

1500 x 41,2765
Y1500 + 41,2765

= 40,1710 Bw/jam.f’.°F
d. Luas permukaan Vaporizing; Av :

Qv
A — e
T

3 57664,9318 Btu/jam
40,1710 Btu/jam.fi* *Fx 147.6 °F

= 37,8445 ft°

Kocfisien perpindahan panas keseluruhan bersih : Ue:

Q

Acx (At)
Dimana : Ac = Ap + Av
=3,0974 + 37.8445

= 40,9418 11°
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U - 282053.9818 Btu/jam
o Emm b

40,9418 ft°
= 46.5482 Buu/jam 1" °F

6. Faktor pengotor: Rd :

g~ Uc-U,

Y U.xU,

{

_ 46,5482-40.4519
46,5482 x 40,4519

=0,0032
Rd desain > Rd minimum = 0,0030. maka perancangan alat vaporizer
memenuhi syarat untuk digunakan.
7. Pressure Drop
a. Tube Side; Py
Dari fig. 29 Kern untuk Ret = 15034,4435 didapat faktor friksi, f =

0.00024 ft*/in?

L = panjang tube =81

D = diameter dalam tube =0,0517 fi
s = spesifik gravity =0.0078

n = jumlah passes =2
Sehingga :

5

APy = ! _IQ'GI-_'Lil : \
ST als22x10".D s

| [0.00024 x 11406.7778° x6x2 )

AP, =— |
Y20 5.22x10" x0.0517 x0.0078 J

=0,012 Psi

EEEEEEE—
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APy hitung < APy maksimum = 2 Psi (aliran gas) maka desain

Vaporizer memenuhi syarat untuk digunakan.

b. Shell Side

1. Preheating

Dari fig. 29 Kern untuk Res = 3031.7637 didapat taktor fraksi
0,0027 ft*/in’.

Al = [.Gs®.Dy (Ilil)i
522.10" .De.s )

Ds = diameter dalam shell =8 in = 0.,6667 Ft
De = diameter ekivalen shell = 0,73 in = 0,0608 Ft
s = spesifik grafity = 1,0487

Panjang zona preheating; Lp :
- (Ab) _g[ 3:0974
Ac 40,9418

=0.6052 ft

(N+1)  =12x(Lp/B)

52
\ lzx[O,GOJ..]
1.6

= 4,54

Maka, APs = 0.0027 x 5793'.-13‘644 - x 0,6667 x 4,54
5.22x 10" x 0.0608 x 1.0487

=0,0082 Psi




2. Vaporizing

Dari fig. 29 Kern untuk Res = 72762,3298 didapat faktor fraksi f =

0.0022 {*/in”.

— .
APs = It :GS ..D::__A(n +1)
2\ 5.22.10".De.s

Panjang zona preheating: 1p :

Lv =L-Lp
=8 -0.6052
= 7.3948 fi

(N+1) =12x(Lv/B)

e 7.3948
1,6
= 5546
Ds = diameter dalam shell =8in =10,6667 Ft
De = diameter ckivalen shell =0,73 in = 0,0608 Ft
s = spesifik grafity =0,025

Maka :

\pe 1 [0.0022x57922.6441 x0.6667 x 55.46
i b —
20 522x10" x0.0608 x 0,025

= 1.7198 Psi

APg hitung < AP¢ maksimum = 2 Psi (aliran gas) maka desain Vaporizer

condensor memenuhi syarat untuk digunakan.

Lamp. C-22
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4. TANGKI BAHAN BAKU PROPILEN

Kode Alat :T-02

FFungsi : Menampung sementara bahan baku gas propilen untuk persediaan

satu (1) bulan proses.
Type : Tangki berbentuk bola (Spherical Tank)
Kondisi penyimpanan bahan :
Tekanan : 13 atm
Suhu :30°C

1. Volume Tangki

Volume gas untuk satu bulan penyimpanan :

mxt

P

Dimana :
m = rate massa bahan; kg/jam
=409,9516 kg/jam
p = densitas gas; kg/m’

=612 kg/m*

—
|

= waklu penyimpanan

I bulan (720 jam)

_ 409.6182 kg/jam x 720 jam
612 kg/m’

=482.2960 m*




2

3

Lamp. C-24

Digunakan scbanyak 2 buah tangki, maka volume untuk satu buah tangki

adalah :
Yy =
2
4822960 m’
95y : il
=241.1480 m’

Dimensi tangki
Volume tangki (bola) :
V =43n.r0

Jari-jari tangki :
3 v 173
()

_(3x241m*)"”
4x3,14

=39m
Tebal dinding tangkis ts :
Dihitung dengan persamaan :

)
4.0.E-P

ts
Dimana :
P = tckanan desain: atm
d = diameter tangki: cm
=2xr=2x39m=78m=780cm

= tegangan vang diijinkan bahan konstruksi: atm



Lamp. C-25

[- = efisiensi pengelasan
C = faktor korosi (diambil 1/8 in = 0.3175 ¢cm)
Diambil faktor keamanan desain 20 %

Pdcsuln =

20 x Pnpcmm

20 x 13 atm
= 15.6 atm

Bahan konstruksi vang digunakan Carbon Steel SA-212 Grade B dengan nilai

f = 17500 Psi = 1190,5 atm (tabel 13.1 hal. 251 Brownell and Young) dan
diambil pengelasan Type double — welded butt joint E = 80 % (tabel 13.2 hal.

254 Brownell and Young).

Maka :

- 15,6 atm x 780 cm
4 x1190,5atm x 0.80-15,6 atm

+0,3175¢cm

=3.525

Digunakan tebal plat standar 1 2 in (3,81 cm)
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5. FILTER UDARA

Kode Alat : FU-01

Fungsi : Menyaring udara yang akan digunakan scbagai pengoksidasi pada

Reaktor (R — 01) dari debu dan kotoran-kotoran lainnya.
Kebutuhan udara; m = 785.6522 kg/jam = 1732.0441 Ib/jam
Densitas udara; p =0,0808 Ib/ft°

Laju alir volumetrik udara (Q) :

_ 1732,0441 Ib/jam
0,0808 Ib/fi?

=21436,1894 f*/jam  =357,2698 ft'/jam
Konsentrasi debu atau kotoran di udara pada daerah industri berkisar 2,0 gr/100 ft’

(Perrys Edisi 6 tabel 20 — 38)

Dari tabel 20 — 43 Perrys Edisi 6, kelompok filter yang sesuai adalah High

Efficiency Particulate Air (HEPA) dengan spesifikasi filter :

- Type : HEPA
- Ukuran :24inx24in
- Kapasitas : 1000 ft*/menit

- Bahan konstruksi : Carbon Steel

- Jumlah : 1 buah
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6. HEATER |

Kode Alat :H =01

Fungsi : Menaikkan suhu gas dari aliran Mix Point (MP — 01) sebelum
diumpankan ke Reaktor (R - 01).
Type : Double pipe
Steam T = 200 "C (392 "F)
L= 146 °F

t=160"C
mj—* H - 01 I

(320°F)

Kondensat T = 200 °C (392 °F)

Sesuai hasil perhitungan neraca massa dan neraca panas dapat diketahui :
a. Beban panas heater (Q) = 8168,1725 kkal/jam = 32413,3829 Btu/jam

b. Laju alir massa fluida panas (W) = 18,7300 kgl/jam  =41,2919 Ib/jam

c¢. Laju alir massa fluida dingin (w) = 1778,8827 kg/jam = 3921.6991 Ib/jam

. At; Beda suhu sebenarmya

- & T
At : ITD = - AP e -
ol t)
%)
 (392-320) (392-320)
|”(302-320)

(392-295)

= 84 °F
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Direncanakan menggunakan pipa dengan spesifikasi (Tabel 6.2 Kern hal.110)
- PSS =2x | %in
SCH =40
Anulus = Diameter luar (OD) =238 in =0.1983 ft
Diameter dalam (ID) =2.067in =0,17225 ft
- Pipa = Diameter luar (OD) = 1,66 in =0,1383 1

Diameter dalam (ID) = 1,38 in =0,1150 It
2. Hot Fluid (Fluida panas); Anulus

a. Luas aliran, a,

a, =%(1)§-Df)

= % (0,17225-0,1383)

=0,0083 ft

Diameter ekuivalen (D) :

De = (Di B Df)
I
0.17225 2 - 0,1383?)
h 0.1383
=0,0762 1

b. Kecepatan massa. G,

W
Ga=—

at

41,2919 Ib/jam
0.0762 ft°

= 4974.9277 Ib/jam.ft°
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¢. Bilangan Revnold. Re,

;= PL X (Ja_
I

Pada Tc =392 °F, didapat viskositas stcam p = 0,0392 Ib/jam.t

Ria.= 0,0762 11 x 4974,9277 Ih{iaml.!'l_:

0.0392 Ib/jam. I

= 9674,9747
d. Koefisien heat transfer outside, h,
Untuk steam terkondensasi, maka ho =

= 1500 Btu/jam.f’.°F (Kern
hal.164)

-

3. Cold Fluid (Fluida dingin); Pipa

a. Luas aliran, a,

D?

ap =

N

= 1'ﬁx().HSOz
1

= 0,0104 f’
b. Kecepatan massa, G,

W

0.0104 ft°

= 377086.4519 Ib/jam.f°

c. Bilangan Reynold, Re,
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DxG,
1

Rep=

Pada . = 307.5 °F. didapat sifat-sifat fisik {luida dingin vaitu :
Viskositas w=0,0392 Ib/jam.

Konduktivitas panas k=0,0012 Btuf_iam.['l:

Kapasitas panas ¢ = 0.1150 Bu/Ib."F

Maka :

Re.= 0:1150 11 x 3770864519 Ib/jam.fi*
) 0.0726 Ib/jam. ft

= 5973132503

d. Koefisien perpindahan panas bagian dalam, h,

o =g (2]

Untuk Re, = 597313,2503 dari fig. 24 Kern didapat JH = 700

13
5x0,072
h = 700 0,0012)( 0,115x0,0726 ()
0,1150 0.0012

= 13.9444 Btu/jam.[C.°F

210
= 139448 RS
1.66

= 11,5923 Btu/jam.(C."F

4. Koefisien perpindahan panas keseluruhan; Ue

_ hioxho

hio + ho
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11,5923 x 1500
11.3923 +1500

= 11,5034 Btu/jam.{t° °F

5. Koefisien perpindahan panas desain: Uy,
|
?C = _U(_ + Rd (Rd = 0.0030)
I I

— = +0,0030

U, 11,5034

Up= 11,1235 Blu{ialn.IiJ."I’

6. Luas perpindahan panas yang dibutuhkan: A
N B Q
U, * At
32413,3829 Btu/jam

[ 11,1235 Btu/jam.ft* °F x 84 °F

= 34,6900 ft’
Dari tabel 11 Kern hal. 844 untuk pipa 1% in IPS, luas permukaan luar
pipa per—ft, maka panjang pipa a, = 0,435 /1
Panjang pipa yang dibutuhkan; L

A

34,6900 1t
0.435f°/

= FRTSN

Digunakan 2 hairpins dengan panjang 20 ft



Lamp. C-32

7 lLuas perpindahan panas sebenamya: A (e
Aok =4x201txa,
=4 x 2011 x 0.435 /Mt
= 34,80 i’

8. Koefisien perpindahan panas desain koreksi; Uy porers

lj“l\nrchl R S

_32413,3829 Buu/jam

34.80f1° x84 °F

= 11,0883 Btu/jam.ft".°F

9. Faktor pengotoran sebenarnya; Rd

_ Uc=Uy
UesxU,

Rd

_ 11,5034 -11,0883
11,5034 x 11,0883

= 0,0032
Ry desain > Ry minimum = 0,0030, maka perancangan alat Heater
memenuhi syarat untuk digunakan.

10. Pressure Drop

a. Anulus side

, 4fGa’ L
AFa = ——
De

Zep
Dc :(D3 = D|}
=(0.17225 - 0,1383)

=0.03395 11




Re, =

r

Maka :

AFa

De (ia_

s

0.03395 1t x 4974,9277 Ib/jam.ft°

0.0392 Ib/jam.

= 2326,4297

= 0.0035 + — U.E-f
{.R= it]

T

0,24

= 0035 4 e
(2326.4297)""

= 0,0137

4x0,0137x4974,.9277° x 80
2x4,18.10% x 0.487° x0.03395

= 16,1191 1
..
3600 p

49749277 Ib/jam.ft°
3600 detik/jam x 0,487 Ib/ft’

= 2.8376 detik/ft

Lamp. C-33
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(AFa + Ft)xp
144

APa =

_ (16,1191 +0.25)x 0.487
144

= 0,055 Psi
APa hitung < APa maksimum = 2 Psi (aliran gas). maka desain Heater
memenuhi syarat untuk digunakan.
. Pipe side

_4fGa’ L

AF -
¥ 2¢p” D

Untuk Re, = 597313.2503 didapat faktor friksi, f

9

f = 0,0035+ %

ch

0,24

= 10,0035 +
(597313,2503)™"

= 0,0045

p =Beratjenis = 15,6075 Ib/f’

Schingga :
AFp B 4 (12:' b5
28p° D
_ 4x0.0045x377086.4519° x 40
2 x4.18.10% x15.6075° x 0.1150
= 8.9237
APy = SFP2P

144
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872375156075
144

= (.95 Psi
APs hitung < APs maksi = 2 Psi (aliran gas), maka desain Heate
APs hitung < APs maksimum = 2 Psi (aliran gas), maka desain Heater

memenuhi syarat untuk digunakan.

7. COOLER I

Kode Alat  : C =01

Fungsi : Menurunkan suhu gas keluar dari Expander gas (EP — 02) sebelum
masuk Flash Drum (FD - 01)
Type : Shell and Tube (HE : I - 2)

air t=30°C (86 °F)

t=106°C ¢ 6 T=40°C
(223 °F) (104 °F)

air t =37 °C (98.6 °F)
Sesuai hasil perhitungan pada neraca panas diketahui :
Beban panas cooler Q = 35467,6627 kkal/jam= 140744.6933 Btu/jam
Rate fluida panas W = 1778,8848 kg/jam =3921.6991 Ib/jam

Rate fluida dingin (air)  w = 5066.8090 kg/jam = 11170.2138 Ib/jam

b Al
Fluida panas _ IFluida dingin Bcda;‘_ R
233 °F Suhu tinggi 98.6 °F 1244 °F
104 °F Suhu rendah 86 I 18 °F
119 °F Beda 12,6 °F 1064 °F
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IMTD = 20247 F
In(383.4/18)

5 nl-_.

|
n

_ 126°F
(223-86) "F

= 0,092 °F
Dari fig. 18 Kern untuk HE 1 -2 didapat Ft = 0,98

At =Ftx LMTD

0,98 x 55 °F

54°F
2. Updan A
Sesuai tabel 8§ Kern hal. 840 untuk fluida panas (gas) dan fluida dingin (air)
diketahui : Up = 2 - 50 Bw/jam.1t".°F
Trial Up = 44,5 Blu{iam.i‘l:."F
Luas permukaan perpindahan panas (A) :

A -_Q
U, x At
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= 140744.6933 Btu/jam
32 Buu/jam (. F x 34 °F

= 814495 ft°

Dirancang menggunakan tube dengan spesifikasi @ (Kern tabel 10 hal. 843)

oD =% in

BWG =16

ID =0,62in=0,0517 ft
a0 =0,1963 f*/ft

a’t =0,302 in®

Pitch = | in triangular

Panjang =81
Jumlah tube, N,

A

a, xL

N, e

81,4495 ft?
0,1963ft°/ft x 8 fi

=519

Dari tabel 9. Kern hal. 842 dipilih nilai yang mendckati Ny = 51,9 buah.
untuk OD % in dan pitch triangular (Py) = | in, didapat :
IDshell =13%in

Nl =352
Passes =2
A terkorekst = Nl x Lox a,

=52x81tx0,1963 fi’/fi

= 81,6608 ft’



%
A,

C.
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Q

U temoriiyy = ————
A X At

tethorchs

_ 140744.6933 Bu/jam
81.6608f° x118"F

= 31.9172 Bw/jam.°.°F

(Trial U, = 319172 Blu{i;1111.['13.“[-' . maka rrial Uy dinvatakan memenuhi)
Tube side (Fluida dingin); Air

a. Luas aliran, a

_ N xa't
144.n

a,

52 x 0,302
144 x 2

= 0,0545 fi®
b. Kecepatan Massa, G,

6 -V

a,

11170,2138 Ib/jam
0,0545 ft°

= 204958,0514 Ib/jam.ft’

Bilangan Reynold, R

D.G
R =
}I
0L
Padat. = M =023 “F, didapat sifat-sifat fisik air :
Viskositas w = 1,7521 Ib/fijam

Kenduktivitas panas k = 0,3605 Bluijam.ft: (°F/f1)
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Kapasitas panas ¢ = L0 Buw/b."F

Re. 005171t x204958.0514 Ib/jam.
' 1,752 1 1b/jam. 11

=6043,8898

d. Koefisien perpindahan panas bagian dalam : h, :

( L 4 ;:( SINE
TR u
ho =i 5 _L-“J | —J
A \ \“‘u

Untuk Ry = 6043,8898 dari fig. 24 Kern didapat JH = 24
13
Y S——
il 24[0.3«?0:» lxl.‘z‘-:.l ()
L0.0517 )1 03605
= 283.6551 Btu/jam.ft’.°F

D
He = hix|——
“ ”(UD]

= 283,6551x b2
0,75

= 2344882 Btu/jam.ft".°F
4. Shell side (Fluida panas)

a. luas aliran, a;

_ID.C.B
144 P,

5

Dimana: C' =P;y-0D = | -%=0.251in
B =1Dshell /5

=32

(bafMe maksimum/minimum)

i

/5=2065In

C10x025x1.0
144 x|

= 0.1736 *
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b. Kecepatan Massa, G,

3921,6991 Ib/jam
0.1736 ft*

= 22590.4326 Ib/jam.(t°

¢.  Bilangan Reynold, Re,

Rell = Er .G,
i
Dimana : D.= Diameter ekuivalen shell = 0,73 in = 0,0608 ft (fig. 28 Kern
hal. 838).

Pada ]O4+23

=163,5 °F, didapat sifat-sifat fluida panas :

- Viskositas, pn =0,0532 Ib/ft jam
Konduktifitas panas, k = 0,038 Btu/jam.f? (°F/ft)

- Kapasitas panas, ¢ =029 Bw/Ib.°F

Re. — 0:0608 it x 22590,4326Ib/jam. ft
’ 0,0532 Ib/jam.ft

=25817.6573

d. Koefisien perpindahan panas bagian dalam, h,

T e }

Untuk R, = 235817.6373, dari fig. 28 Kern didapat JH = 90

70 + <19 113
b, = op[ 0:038 )(0.29x0.05321 ",
0,0608 0,038

= 41,6516 Bw/jam.{t* °F




5

0.
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Koefisien perindahan panas keseluruhan bersih: U,-

Ue - h, xh,
h,+h,

Ll

_234,4882x 41,6516
234.4882 +41.6516

- 35.3690 Btu/jam.fi*.°F
[Faktor pengotor: Ry

Ul' = UI_!_
U. xUg

Rd =

35,3690-319173
353690 x 319173

=0,0031

Ry desain > Ry minimum = 0,0035, maka perancangan desain Cooler dapat

digunakan.

7. Pressure Drop

d.

Tube Side, Py

.G, .L.n

I. AP, =
" 522x10°.D.8

Dari fig. 26 Kern untuk Ry = 60438898 didapat faktor friksi yaitu
f=0.0031 ft*/in".

L. = Panjang rube =8 fi

D = Diameter dalam tube = 0.0517 f

S = Spesifikasi grafit =1.0

n = Jumlah passes =2




h.
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Maka :

\p . 0:0031x204958.0514° x§x 2
o 5.22.10" x 0.0517 x 1.0

= 0,33 psi

2. Tekanan Reduce

AP, = i—E\ L
s 2.p
= __ G‘
3600.p

_204958,0514 Ib/jam.ft’
3600 detik/jam x 62 Ib/fi’

=0,91 fvdetik

o) 2
ap, =42, 091
1,0 2x32,174

= 0,103 Psi
Tekanan total rube (APy) :
APy = AR + AP,
=0.077 + 0,103
= 0,180 Psi
APy hitung < APy maksimum = 10 Psi. maka desain Cooler memenuhi
syarat untuk digunakan.
Shell Side

G’ .Dg.(N+1))

ef v
2| 5.22410" De.s |

AP =
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Dari fig. 29 Kern untuk Ry = 25817.6373 didapat faktor friksi vyaitu
f=0.0017 ft/in®
N+1 =12 x (L/B)
=12 % (8/10)
=96

Ds= Diamcter dalam shell = 10in = 08333 {1

De = Diameter ckivalen shell = 0,73 in - = 0,0608 fi

S = Spesifik grafiti =0.0015
Sehingga :

spl = 1 { 0.0017 x 22590,4326° x 0,8333x 9.6

3 522.10" x 0,0608 x 00015

=0,73 Psi

AP hitung < AP, maksimum = 2 Psi (aliran gas), maka desain Cooler

memenuhi syarat untuk digunakan.

8. FLASH DRUM

Kode Alat :FD =01

[Fungsi : Memisahkan udara sisa pengoksidasi ke dalam fase uap dan alil

asetat ke dalam fase cair.
Tipe : Vertikal Drum Separator
Kondisi operasi :
Tekanan o1 atm

Suhu 140 °C




[

[Faktor pemisah gas-cairan

Dari pers. 5-1 Evant hal. 154 didapat faktor pemisah :

w, e
\V\. .\PI.
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Dimana: WL = Lajualir massa cairan; Ib/detik
Wy = Laju alir massa gas: |Ib/detik

pV: pL. = Densitas gas dan cairan; Ib/ft’

Dari perhitungan neraca massa dapat diketahui gas-cairan yang dipisahkan

sebagai berikut :

a. Komposisi gas

BM rata-rata gas :

=2.Xi.BMi

Komponen Kg/jam BM Kgmol | Xi; fraksimol
0; 16,6420 32 0,5201 0,0231
N 602,5922 28 21,5212 0,9559
CO, 12,2978 44 0,2795 0,0124
C3He 8,1250 42 0,1935 0,0086
Total 639,6570 22,5143 1,0000

=(0,0231x32) + (0.9559x28) + (0.0124x44) + (0.0086x42)

= 28,4112 kg/kgmol

Laju alir massa gas; Wv

= 639.6570 kg/jam x 1 1b/0,4536 kg

Densitas campuran gas (pV) = 1410.1786 Ib/jam = 0.3917 Ib/detik

pv =

BM T, P

TP

o

Dimana : BM = Berat molekul campuran gas; kg/kgmol
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V' = Volume spesifik gas ideal pada kondisi standar (1, = 0 °C

(273 "K) dan P, = | aim) sebesar 22.4 m"fkgmnl

T1 = Suhu gas masuk =40 °C (313 "K)

Pl = Tekanan gas masuk = | atm

Maka :

~ 284112kg/kgmol 273 °K  latm

3 - X
224 m /kgmol 31

-

(‘P‘\
3"K  latm

= 1,1063 kg/m’ (0,0691 1b/1t’)

b. Komposisi ca

iran

Densitas campuran cairan (pg) :

L =

2Xi.py.

Komponen Kg/jam  [Xi, Fraksi berat| Pl g,;"cm3
CsHg0; 946,9685 0.8312 0,921
HO 602,5922 0,1586 1,0
CH;COOH 11,5955 0,0102 1,049
Total 1139,2257 1,0000

=(0,8312 x0,921) + (0,1586 x 1,0) + (0,0102 x 0,049)

=0,9348 gr/em’ (58,3596 Ib/ft’)

Laju alir massa cairan: Wi = 1139,2257 kg/jam x | 1b/0,4536

IFaktor pemisah

=2511.5203 Ib/jam = 0,6976 Ib/dctik

n.mm{ 0.0691 \"
0.3917 | 58.3596 |

0.061

2. Kecepaian desain maksimum vap
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Dengan bantuan fig. 5-1 Evant Vol. 2 hal. 154, dibaca faktor kecepatan uap

Kv = 0,42, sehingga kecepatan perancangan maskimum uvap (Uv) maksimum

adalah ;

4 s
" ), =P

Uy maks =Ky ("— Py ’

\ Py r_;

WS

— .47 | 23:3596-0.0691
T 0,0691

=4.9022 ft/detik

s

[.uas penampang lintang tangki

Dari persamaan 5 —2 Evant diperoleh :

A min —~ A"'—- ﬂz
(U, )maks
Dimana Qv = Laju alir volumetrik uap; ft’/detik
W,,
Q\" = ¥
Py
R 0,3917 Ib/detik
0,0691 Ib/ft’
= 5,6686 ft’/detik
Maka :
5.6686 ft’/detik
A min e T

4.9022 fv/detik
= 1.1563 ft’
Diameter dan tinggi tangki
Holding time diperoleh sebagai berikut : (Tabel 5-1 Evant)

a. Instrumen faktor (TRC) = 2 menit




b. Laba faktor (Good Control) =

= 2 menit
c. External operating faktor (Good Control) = 2 menit
Jadi Design Time = 0 menit

Volume cairan yang tinggal :

s

_ 1139,2257 kg/jam x 6 menit x | jam/60 menit

934 .8 ke/m’
=0,1219 m’
Volume gas (Vg) :
Vg =5,6686 ft’/detik x 6 menit x 60 detik/menit
=2040,6960 f’ = 57,7855 m’
Voluthe total (V) :
V =V +Vg
=0,1219 + 57,7855

=57,9074 m*
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Menurut Evant hal. 154 ukuran tangki secara gcometrik, syarat perbandingan

tinggi dan diameter dalam range 3 - 5

Diamibil H=3D

Volume tangki = Volume silinder + (2 x Volume elipsoidal)

Volume Silinder: Vs =% n.D*. H  (H =3D)

=Y D (3D)

=Yn.D'



Volume elipsoidal: Vh = (/12) D’

rasio jari-jari (a) dan tinggi tutup (b) =

Maka :
Vi =Vs+Vh

=Y. D’ + (®/12) D’

=(10/12) 2 D’

Diameter tangki (D)

13
D z(lzx VJ
10xm

| [12 X 519074}""
10x 3,14
=280m
Tinggi silinder (H) =3x28m
=84 m

Tinggi tutup eclipsoidal

=x(2D)
=% x84 m
= 200m
Tinggi total tangki (Hy) =84 + 2.1
=10,5m

Luas penampang tangki sebenarnya :
1 y
A =lYaxaxDr

= Yex3.14x2.80m’
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[Brownell & Young hal. 50 untuk

2:1]

= 2 x jari-jari silinder




T
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- 6.1544 m (66.2454 (1)

Kecepatan uap sebenarnya (Uy)

Qv
A

Uy

5.6686 ft'/detik
66,2454 fi1°

= 0,086 fudetik

5. Tebal dinding tangki

Untuk internal pressure, tebal dinding (shell) dihitung dengan persamaan 13-1

Brownell & Young hal. 254,

| Pxr L
T tiiNME %
fxE-06xP
Dimana: P = tckanan desain; atm
r = jari-jari tangki: cm
=%D=%(2,80m)=140m =140 cm
= tegangan yang diijinkan bahan konstruksi; atm
k2 = efisiensi pengelasan

C = faktor korosi diambil 1/8 in (0.3175 c¢cm)
Diambil faktor keamanan desain 20%

P desain = 1.20 x P operasi

205 1 atm
= 1.20 aum
Bahan konstruksi yang digunakan adalah Stainless Steel SA-167 grade 10 tipe

301 dengan nilai = 18750 Psi = 12755 atm (Appendix D item 4 Brownell &
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Young) dan diambil pengelasan tipe double-welded butt joint E = 80 %.
(‘Tabel 13.2 hal. 254 Brownell & Young).
Maka :

1.20atm x 140 cm

[5 =
1275,5x0.80-0.6 x1.20

+0.3175¢em

= (0,4823 cm
Digunakan tebal plat standar = Y4 in (0,6350 ¢cm)
Tebal head (tutup)
Dirancang tebal tutup tangki tipe elipsoidal.

Tebal tutup dihitung dengan mengunakan pers. 7.57 Brownell & Young hal.

l-\f\

33)

PxdxV
th = ¥
2xfxE-02xP

dimana: P = teckanan desain; atm

d = diameter tangki: cm (280 cm)

f  =tegangan yang diijinkan bahan konstruksi; atm
E = ecfisiensi pengelasan
¢ = faktor korosi diambil 1/8 in (0.3175 ¢cm)

V = fakior intensifikasi tegangan
=1/6 (2 +K%)  (pers. 7.55 Brownell & Young hal. 133)
k = a/b (untuk tipe elipsoidal, rasio tinggi tutup (a) dengan jari-

jari tangki(b)= (2: 1)) »k=2/1=2

V o= 1/6(2+22) = |
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Kondisi bahan konstruksi dan tekanan desain tututp atas sama dengan  shell
(dinding).
Maka :

1.20atm x 280cm x|

= +0.3175¢m
2x1275.5x0.80-0.2x1.20atm

th

= (04822 cm

Digunakan tebal plat standar = % in (0,6350 cm)
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9. POMPA BOTTOM FLASH DRUM

Kode Alat P -0(2

Fungsi © Mengalirkan larutan keluar dari bottom flash drum (FD - 01) ke

kolom distilasi (D —01).
Tipe : Centrifugal Pump

LLaju alir massa, m = [139.2271 kg/jam = 2511,5205 Ib/jam

Densitas, p =0.9348 gr/em’ = 58,3596 Ib/ft
Viskositas,

1 =12.8233x107" Ib/ft.det

Laju alir volumetrik (Q) :

_ 2511,5205 Ib/jam
58,3596 Ib/ft’

= 43,0353 ft’/jam = 0,0120 ft'/detik

Diameter optimum pipa. di :

Dihitung dengan menggunakan pers.15 hal. 496 Peters & Timmerhaus untuk
asumsi aliran turbulen (Nge> 2100).
di =3,9.Q", p""
=3.9x0.0120"* x 58.3596""
=0,9043 in
Dipilih pipa nominal dengan spesifikasi : (Tabel 13 Peters hal. 888) @
- NPs =lin

- Schedule =40
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Diameter dalam, D = 1.049 in = 0.0874 (1

l.uas penampang, A = 0.864 in = 0,0060 ft

Uji bilangan Reynold (NRe)

NRL‘ = ELI) — V = _Q_.
It A
_ 00120 1‘1-‘}@}:
0.0060 ft°
= 2.0 fi/detik
Maka :
K 58,3596 Ib/ft” x 2.0 fudetik x 00874 fi
Re N =

2,8233.107 Ib/fi.detik

=36132,3915
Nge > 2100 = asumsi aliran turbulen memenuhi.
Direncanakan sistem pemompaan terdiri dari :
a. Pipa lurus (panjang; L = 30 m = 98,4252 fi
b. 3 Buah elbow 90° 1 buah gate valve full open, | buah globe valve.
c. Tinggi pemompaan Z = 10 m = 32,8084 ft
Panjang ekivalen pipa sebagai berikut

1. Elbow 90° Le =3 x30x0.0847 ft =7 8660 ft

£

Gate valve full open  Le =1 x 13 < 0,0847 ft = 1,1362 ft

3. Globe valve full open  Le =1 x 450 = 0,0847 1 = 39,33 fi

Total Le =48.3322 11
Panjang pipa total; fL=L+Le

= 48,3322 + 08,4252 = 146,7574 i
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Kontraksi terjadi vaitu : friksi karena gesekan dalam pipa (| )

- bl
I.ZI..V‘

5 {pers. D. Archi : pers. 20-22 Alan Foust)

Dipilih pipa baja standar komersial dengan € (relatif roughness) = 0.00015 fi

Mk &= 0.0001 5 ft

= =0.0017
0,0874 fi

Dari Appendix C-3 Alan Foust hal. 721 unwk &D = 0,0017 dan Ng.
36132,3915 diperoleh faktor friksi /= 0,027
Maka :

_ 0,027 x146.7574 ft x 2,0 fUdetik
2x 32,174 fi.lb_/Ib, .detik” x 0.0874 ft

=2.8182 fi.Ibdlby,

Energi Mekanik Pompa

Dihitung dengan pers. Bemoully untuk fluida incompressible (pers. 20-18 Alan
Foust hal. 546).

AP +.AL +Az§- +FE+w, =0
p 2g& g\:
Atlau :
3 : ¥
- Wy = Ap LS e
p 2g, £,
3
fM_ = 0.(P,=P>=1atm.)
P
Av®

—— =05 (v; = va: tidak ada perubahan ukuran pipa sepanjang aliran)
28,



")
Az=- =32.8084 filx ——— 32,2 (i/detik’

32,174 fi-1b, /Ib, .detik”

ra |rr‘

£
#

= 32,8349 fi.Ib/1b,,
Maka :
-wy =0+0+32,8349+ 28182
= 35,6531 ft.Ibf/lb,,

Tenaga pompa (WHP)

Whp= Wi X Qxp
550 ft.lb,/det/Hp

_ 35,6531 ftIb,/Ib, x0,0120 fi*/detik x 58,3596 Ib/ft*

550 fi.Ib, /det/1 Hp

= 0,045 Hp

Dari fig. 14-37 Peters hal. 520 diperoleh efisiensi untuk kapasitas minimal

0,4. (Dipilih n =0,20), maka :

up o WHP

N

0.045 Hp
0.20

= 0,225 Hp

Tenaga Motor (BHP)

Untuk HP = 0.075 Hp dari fig. 14-30 Peters hal. 512 dipilih o

0,0225 Hp
0,80

BHP =

=0.30 Hp

Digunakan pompa dengan tenaga motor standar sebesar = | Hp

Lamp. C-35

=)D

= 80 %. Maka ;
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10. HEATER 11

Kode alat : H-02

Fungsi : Menaikkan suhu larutan keluar dari bottom flash drum (FD-01)
sebelum diumpankan ke kolom distilasi (D-01).
Tipe : Double pipe

Steam T =200 °C (392 °F)

|

H-02 ——L=85"C
(185 °F)

|

Kondensat T =200 °C (392 °F)

Sesuai hasil perhitungan neraca massa dan neraca panas dapat diketahui :

a. Beban panas heater (Q) =28476,3265 kkal/jam = 113001,2956 Btu/jam
b. Laju alir massa fluida panas (W) = 61,4907 kg/jam =135,5615 Ib/jam
g,

Laju alir massa fluida dingin (w) = 1139,2257 kg/jam = 2511,5205 Ib/jam

I. At; Beda suhu sebenarmnya

T, —t,)-(T,-1
At=LMTD = G I('—|)~ El-] J
In ”I 2
(!: "tr)

(392-185)-(392-935)
In (392 -185)
(392 -93)

=248 °F
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Direncanakan menggunakan pipa dengan spesilikasi @ (tabel 6.2 Kern

hal.110)
- IPS =2x %in
- SCH =40

- Anulus = Diameter Luar (OD) =238in=0.1983 fi
Diameter Dalam (1D)= 2,067 in = 0,17225 ft
- Pipa = Diameter Luar (OD) = 1,66 in=0.1383 ft
Diameter Dalam (ID)= 1,38 in = 0,1150 1
Hot Fluid (fluida panas) : annulus (steam)

a. Luas aliran, a,

2 = ([bi-Dj)

A

LS

= 3140 172057 ~0,1383?)

A ’

= 0,0083 ft°

Diameter ekuivalen (De) :

De = g[l-;-_ Df)
D

_ (0.017225° ~0.1383?)
0.1383

=0.0762 f1

b. Kecepatan massa. Ga
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_ 135.5615 Il._m{jam

0.0083 fi*
= 16332.7108 Ib/jjam.ft°
c¢. Bilangan Reynold: Re,

Rey =22t

1
Pada Tc = 392 "F. didapat viskositas steam p = 0.0392 Ib/jam.l

Re. - 00762 ftx16332,7108 Ib/jam. i’
i 0.0392 Ib/jam.fi

=31762.9871
Koefisien heat transfer outside; ho :

Untuk steam terkonderisasi ho = 1500 Btufjam.ﬂz."F (Kern hal. 164)s
3. Cold Fluid (fluida dingin) : pipa (larutan)

a. Luar aliran, a,

T
="
14 ;
B = 23 0,1150°
=0.0104 fi*

b. Kecepatan massa. Gy :
“a’

a,

Gy

G, = 2511,5202 Ib/jam

0.0104 fi°

= 241492.3558 Ib/jam.It°
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¢. Bilangan Revnold . Re,,

‘ ] |)>f(i:J
En S ——
0
95 +183 - or g e e e . .
Padat. = — = 141,5 °F, didapat sifat-sifat fisik fluida dingin :
- Viskosilas. = 10164 Ib/jam .fi

~  Konduktivitas panas. k = 0,014 Bu/jam.ft°

— Kapasitas panas. ¢ = 0,37 Bw/Ib.°F

Re. — 011501t x 2414923558 Ib/jam.ft’
i 1.0164 Ib/jam.fi

=230 35153

d. Kocfisicn perpindahan panas bagian dalam; hi :

() ()

Untuk Re, =27323,5153, dari fig. 24 Kern didapat JH = 96

13
hi - og 0014 )(037x10164)"
0.1150 0.014

=35.0010 Buw/jam.ft.°F

his =i e

(1.3
= 35,0010 x | 1,38

L 1.66

=26.2921 Btu fjam f* °F
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4. Koefisien perpindahan panas keseluruhan; Uc :

hio x ho
Uc = —
hio + ho

_26,2921x1500
26,2921 +1500

= 28.5436 Bu/jam 1° °F

5

Kocefisien perpindahan panas desain; Uy :

& ~ ! i rd (Rd = 0,003)
1

c

I |

U, 28,5436

+0,0030

Up = 26,3158 Btu/jam ft* °F
6. Luas perpindahan panas yg dibutuhkan; A

A =—9
U, x At

113001,2956 Btu/jam
26,3158 Btu/jam.ft* x 248 °F

17.3147

Dari Tabel 11 Kern hal. 844 untuk pipa 1% in IPS luas permukaan luar
pipa per-fl panjang pipa a, = 0,435 ft*/ft.

Panjang pipa yg dibutuhkan; L.

_ 173147 fi’
0.435(°/f1
=39.80 fl

Digunakan | hairpins dengan panjang 20 ft




7. Luas perpindahan panas sebenarnya: Ay
Atorckas = 2= 20 11 x a,
=2 %20 fix 0435 f'/f

= 17.40 °

8. Koefisien perpindahan panas desain koreksiz Up g,

Q

koreks:

lJEJ korekst = T

A x AL

_ 113001,2956 Buw/jam
17.40 ft* x 248 °F

= 26.1868 Btu/jam.ft".ft
9. Faktor pengotoran sebenarnya; Rd :

= Uc — Un
)

Rd

28,5436 - 26,1868
28,5436 x 26,1868

Lamp. C-01

Rd desain > Rd minimum = 0,003, maka perancangan alat heater

memenuhi syarat untuk digunakan.
10. Pressure Drop

a. Anulus side

AFg = ———a =

De'= (D2 - D))

=(0.17225 - 0.1383) = 003395 f1
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Komponen | Kgmoljam | X fraksimol | BM | Kg/jam
CsH0; 19.9341 0,9469 100 | 1993.4067
H>0 1,1186 0.0531 [ 18 20,1350
Total 200517 | 1,0000 | | 2013,5417 |

BM rata-rata vap =2 X;. BM;

= (0.9469 x 100) + (00531 x I8)

= 95,6458 Kg/Kgmol

; BM T, P
Densitasuap: py = —x—=x-—

v T, P
Dimana :V = volume spesifik gas pada kondisi standar (T, =0 °C = 273
°K dan P = | atm) yaitu 22,4 m’/kgmol.

T, = suhu uap keluar puncak kolom = 76 °C

P, = tekanan operasi uap keluar = | atm

Maka : By = 95,0458 lfg/Kgmol & 273 °K x | atm
224m’*/Kgmol  349°K latm

Laju alir massa uap, m = 2013,5417 Kg/jam x 1 1b/0,4536 Kg
= 4439,0249 Ib/jam = 1,233 1 Ib/detik

Komposisi aliran refluks pada puncak kolom :

| Komponen [ ™; Kg | Xr; fraksi berat Pi ; gr,'cm“j
CsHz0, 1055.9065 0.99 0921 |
HO | 106655 | 7o e 1.0
Total 1066,5720 1.00 '

[)cns_i.{a;alllpllrall liquid (p1) : g
pr. =X NP
=(0,99x 0.921) + (0.01 x 1.0}

=0,9218 gr/em’ (57.5480 1b/1t%)
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Dengan menggunakan pers. (1) hal. 636 Peters edisi 4 didapat kecepatan

superfisial uap keluar puncak kolom :

Vi =Ky (—_‘—'01 Py J
Py

Dimana :
Vi = kecepatan superfisial vap : fudetik
Kv = konstanta empiris
pv = densitas uap; Ib/ft’
p1. = densitas liquid ; b/
Dicoba menggunakan tray spacing () = 18 in

Untuk nilai ini diameter kolom lebih kecil dari 4 ft (Peters, tabel 1 hal.

684). Dari fig. 16-6 Peters edisi 4 hal. 657 untuk t, = 18 in didapat Ky =
0,24, Maka :

0,5
V. =024 [37:5480-0,2085
0,2085

= 3,98 fi/detik
Menurut Peters hal. 658, kecepatan uvap meninggalkan puncak kolom
berkisar 65 — 80 % Kecepatan superfisial.
Diambil V. = 0,65 V,,
= (.65 x 3,98 fudetik
= 2,587 fvdetik

Luas aliran vap Keluar (A) :

A :_l‘]__




7. Luas perpindahan panas sebenarnya: Ay ens

Aok =2 x20ft x a,
=2 x 20 ft x 0,435 /Mt

= 17.40 >

8. Koefisien perpindahan panas desain koreksi: Up g

Q

lJI] L\l'lrl.‘k'\r = =W
A horcks X Al’

_ 113001,2956 Bu/jam
17.40 ft® x 248 °F

= 26.1868 Btu/jam.ft".ft

9. Faktor pengotoran sebenarnya; Rd :

Rd = UC_UD
U xlis

_ 28,5436 - 26,1868
28,5436 x 26,1868

=0.0032
Rd desain > Rd minimum =
memenuhi syarat untuk digunakan.
10. Pressure Drop
a. Anmudus side

4G L

2ap’ De'

AFa =

De™= (D2 - Dy)

=(0.17225 - 0,1383) = 0,03395 fi

Lamp. C-61

0.003, maka perancangan alat heater




D "G
Re™, = e
1

0,0392 Ib/jam.1t

- 0,03395 ft x 16332,7108 Ib/jam.ft*

0.24

0,24
(545.5485)""

f =0,0035 +

=0,0035 +

=0,0222

_ 4x0,0222 ftx (16332,7108)* x 40
2x4,18% x0,487% x0,03395

140,7620 ft

G 163327108 Ib/jam.ft’

T 3600p 3600 detik/jam x 0,487 Ib/f°
=9.3159 fudetik

i :I(v-‘ [ 93159° )
2¢ 2x32.174

4

=2,6952 ft

_ (AFa+Fyxp
144

APa

(140.7620 + 2.6952) x 0,487
144

= 0.49 Psi

Lamp. C-62
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APa hitung < APa maksimum = 2 Psi (aliran gas), maka desain heater
memenuhi syarat untuk digunakan.
h. Pipe side

_4fGIL

2ep’D

Untuk R, = 27323,5153, didapat faktor friksi; I

5
f  =0,0035+ O—‘“i;
(Re,. )™

=0,0035 + - Bt

(27323.5153)"*
=0,0071

(p = berat jenis = 0,9348 gr/em” = 58,3596 Ib/ft’)

Schingga :
p__4x00071x241492,3558" x 40
P 2x4,18.10° x(58.3596)° x0,1150

= 0.2028 fi

Ap, =RiD%0
144
_ 10,2028 1 x 58.3596
144

=10.082 Psi
APa hitung < APa maksimum = 10 Psi (aliran cairan). maka desain

heater memenuhi syvarat untuk digunakan.,




Kode alat : D-01

lFungsi

Tipe

I1. DISTILASI

bawah kolom

s Plat column

Data - data vang teradapat dari perhitungan neraca panas :

Lamp. C-64

: Memurnikan produk alil asetat dari campurannya ke dalam hasil

Suhu umpan masuk :85°C
Suhu puncak menara :76°C
Suhu keluar condensor : 76 °C
Suhu dasar menara : 100 °C
Tekanan puncak menara : | atm
Tekanan dasar menara : | atm
Komposisi aliran pada destilasi :
a. Aliran umpan
Komponen Kg/jam Kgmol/jam Fraksimol
CsHs0; 946.,9697 9.4697 0,4807
H,0 180,6619 10,0368 , 0.5095
CH3;COOH 11,5955 0,1933 [ 0,0098
Total 1139,2271 19,4697 l 1,0000 |
b. Aliran distilat (produk atas)
‘Kothponen Kg/jam | Kgmol/jam fraksimol
CsHzO, 937.5002 9.3750 0,9469
H,O 9.4695 0.5261 0,0531
Total 946,9697 9,9011 1,0000 |




c.

Aliran bottom (produk bawah)

Kompo;nc_p - { Kglian_i f_{g_n__lg!{j_arg_ ~ Fraksimol

CsHs0, 94695 | 0.0947 | 0.0097
H-0 L 171.1924 95107 0,9706
CH;COOH 11,5955 0,1933 0,0197
Total | 1922574 9,7987 1,0000

Menentukan jumlah plate minimum

Digunakan persamaan Fenske (Van Winkle pers. 5.118 hal.236)
X .
logl LK/ | 1)\HK’;( li
| /*HKpl /“LKIB
l.\Tm = R T e ———
log a
HAY

Dimana: X,k = fraksimol komponen light key (CsHgO-) pada distilat (D) dan

hottom (B)

Lamp. C-63

|
1

Xuk = fraksimol komponen heavy key (H20) pada distilar (D) dan

hottom (B)

aav = relatif volalitas rata-rata kolom

Dari perhitungan neraca massa dan panas diketahui nilai Kesetimbangan

konstanta fase uap-cair untuk komponen light key dan heavy key.

aav = (ap +ap)2

Dimana: «p = relatif volalitas distilat
_ Ky R0951
K 0.3923
=2.7913
ag = relatiCvolalitas bottom




Maka :
Ay _ 20215 : 22470
=2.51925
Schingga :
N _ 10g(0.9469/0,0531)(0.9706/0.0097)

log 2,51925
= 8 plate
Menentukan jumlah plate teoritis.

Digunakan metode Gilliland (Pers. Hal. 242 Van Winklc)

Lfl’D_(L’/D)m dan N - Nm
L/D+1 N+1
Dimana:L/D = refluks operasi

(L/D)m = refluks minimum
N = jumlah plate teoritis

Nm = jumlah plate minimum

Dari perhitungan neraca panas Distilasi (D-01) diketahui :

R = (L/D)y = 0,8664
Roperasi = (L/D)e = 1,1263
Maka :

L D-(L.D), _ 11263-(0.8664)
LD+l 11263 + 1

=012

Lamp. C-66




led

Dri fig. 5.18 Van Winkle hal. 243 diperoleh korelasi Gilland

= _Tw =40

N - N =042 (N +[)
N-042N =042 + Nm

058N =042 +8

=]
4=
J

5

N =

(=]
o0

= 15 plate

Viskositas rata-rata umpan masuk kolom pada suhu 85 °C adalah :

Lamp. C-67

Komponen X¢; fraksi mol

aav - iF = 2,51925 x 0,4708

=119

1 Cp 1= Xp.p
CsHz0; 0,4807 0,46 0,2211
H,0 0,5095 0,48 0,2446
CH3;COOH 0,0098 0,52 0,0051
Total 1,0000 0,4708

Untuk o, .ppy = 1,19 dari fig. 19.9 Peters edisi 4 hal. 664 didapat efisiensi

kolom Keseluruhan, g, = 60 %

Maka :

N
Nuktuul = eones. =il

Jadi jumlah plate aktual sebanyak 26 buah.




3.

Lamp. C-68

Menentukan plate umpan

Digunakan metode Kirk Bride (Van Winkle hal. 311)

- (X)) B (X)) ]
log — =10.206 log { et ]x —x] -—»L}:"ILW
p (X D \U\m\]n}

Dari perhitungan neraca massa dan neraca panas dapat diketahui nilai Xy dan

Xk Maka :

e M =B508 1o 'r[' 0,509 J 97987 K[u.oow J’
" = 1L04807) " 99011 "L 0.0531) |
=-0.2999
_rg_ =050 (dimana m + p = Nyym = 26 atau p =26 — m)
m =050P

m =0,50(26-m)

m 13-05m

05m+m =13

m =18k
=90

Jadi umpan masuk kolom pada plat ke-9 dari atas atau plat ke-17 dari bawah.
Menentukan diameter menara
a. Puncak menara

Dari perhitungan neraca massa dan neraca panas dapat diketahui

komposisi uap keluar puncak kolom.

(Dapat dilihat pada perhitungan neraca panas)

-
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BM rata-rata vap = X2 X, . BM,
=(0.9469 x 100) + (0.0531 x 18)
= 95,6458 Ke/Kgmol

_ BM
V

. T, P
Densitas vap : x l—" X —

Dimana :V = volume spesifik gas pada kondisi standar (T, = 0 °C = 273
°K dan P = | atm) yaitu 22.4 m"fkgmc_ml.
T, = suhu uap keluar puncak kolom = 76 °C
P, = tekanan operasi uap keluar = 1 atm

95,6458 Kg/Kgmol " 273 °K ldlm

Maka : pv =
22,4 m’/Kgmol 349° K latm

Laju alir massa uap, m = 2013,5417 Kg/jam x 1 1b/0,4536 Kg
= 4439,0249 Ib/jam = 1.2331 Ib/detik

Komposisi aliran refluks pada puncak kolom :

| Kumponcn | M; l_(_g._._ | _‘_(;_. Er‘:lkSl hcml . pisgriem _j
[CsH50, T 1055.9065 | 0.99 0.921
HO0 | _5’@25____' I SN AT
Total | 10665720 |  1.00 _ |

Densitas campuran liquid (py) :
P =X X Py
= (0,99 x 0,921) + (0.01 x 1,0)

= 0,9218 gr/em’ (57.5480 Ib/ftY)

Kumponcn | Kgmol/jam | X fraksimol . BM Kg/jam
CillgOs | 19.9341 09469 | 100 1993,4067
_it«()____l__l.li:eﬁ | 00531 _J__ 20,1350
Total _j_ 20,0517 | 1 Uﬂi]{} ] | 2013,5417 _,l
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Dengan menggunakan pers. (1) hal. 656 Peters edisi 4 didapat kecepatan

superfisial uap keluar puncak kolom :

05
Vi =Ky ["—‘_—_“p[ —Pe )
Pv

Dimana :
Vi = kecepatan superfisial uap : ft/detik
Kv = konstanta empiris
pv = densitas uap; Ib/ft®

pL = densitas liquid ; lb/ft’
Dicoba menggunakan tray spacing (t,) = 18 in

Untuk nilai ini diameter kolom lebih kecil dari 4 ft (Peters, tabel | hal.

684). Dari fig. 16-6 Peters edisi 4 hal. 657 untuk t; = 18 in didapat Ky =
0,24, Maka :

0,5
N o [ 57,5480 0,2085)
0,2085

= 3,98 fv/detik
Menurut Peters hal. 658, kecepatan uap meninggalkan puncak kolom
berkisar 65 — 80 % kecepatan superfisial.
Diambil V. = 0,65 V,,
= 0.65 x 3.98 fudetik
= 2,587 ft/detik

Luas aliran uvap keluar (A) :

i _ m
py-V
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.~ ————————— I"‘.-ll_:’"; e —
0.2085 Ib/ft° x 2.587 fUdetik
=229 ft°

Diameter puncak kolom (D) :
12
5 :(4.A)
T

:(4x229]:
3,14

=171 fi

b. Bagian bawah menara

Neraca massa sekitar dasar menara :

L=V+B (V=L-B)

Dimana :

. = total cairan keluar dasar kolom

V' = uap yang dibangkitkan reboiler

B

I

total produk bottom

Dari pers. 5.31 Van Winkle hal. 221 :

L
— =W

l.. =V. K.u;

=(L-B)Kix

Dimana : K;x = konstanta kesctimbangan uap-cairan komponen /lig/ht key

pada produk hortom. (dapat dilihat pada perhitungan

kondisi operasi hottom distilasi)



KIK

Maka : L

= CslOr = 2.2391

= (L - 9.7987) x 2.2391

= 22391

L -21.9403

22391 - L =21,9403

[ 219403

= 17.7066 Kgmol

Komponen aliran cairan keluar dasar kolom (L) :

Lamp. C-72

'Komponen Kgmol/jam i_g/j_al X 3 fraksi__!}_(:f:!l ,P1_ .g}f_crp"_
CsHgO; 0,1718 17,1800 0,0495 0,921
H,O 17.1860 309.3480 0.8903 1.0
CH;COOH 0,3488 20,9280 0,0602 1,049
Total 17,7066 | 347,4560 1,0000 l

Densitas campuran cairan (pr) :

P =X Xi.pi

= (0,0495 x 0,921) + (0,8903 x 1,0) + (0,0602 x 1,049)

=0,9990 gr/cm’ (62,3676 Ib/ft’)

Komposisi aliran uap yang dibangkitkan boiler (V) :

vi=LB

| Komponen | Kg/jam [BM; kg/kgmol | Kgmol/jam | x; ; fraksi mol
{ CsHz0; 7,17 100 0,0771 0,0097 |
| H,0 138,1558 18 7.6753 0.9706

| CHiCOOH | 9.3325 60 0.1555 00197 !
[ Total ' 1552000 17,9079 1,0000 |

BM rata-rata uap =2 x,. BM,

= (0.0097 x 100) + (0,9706 x 18) + (0.0197 x 60)

=19.6228 Kg/Kgmol
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BM TP

Densitas uap t py — -

T, P
Dimana : V= volume spesifik gas pada kondisi standar (T, = 0 "C = 273
“K dan P = | atm) yaitu 22.4 m*/Ibmol.
T = suhu vap Keluar reboiler masuk kolom = 100 "C (373 "K)
P’} = tekanan operasi vap keluar reboiler = latm

Maka ;

. 19.6228Kg/Kgmol 273°K _latm
g = o

24m/bmol  373°K  latm
=0.6412 K¢/m® (0.0400 1b/ft’)
Laju alir massa uap (m) :
m = 155,2000 Kg/jam x 1 1b/0,4536 Kg
=342,1517 Ib/jam = 0,0950 Ib/detik

Maka kecepatan superfisial uap masuk pada dasar kolom :

23 _ 0.5
V=024 + 62.3676 - 0.0400
0,0400

=9.4737 fudcetik

Diambil kecepatan uap masuk (V). 65 % kecepatan superfisial (V).

Maka :
V = [].(‘5 . vm
= (.63 x 9.4737 {t/detik

=0.1579 tvdeuk
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l.uas aliran vap keluar (A) :

N

Py .V

_ 0,0950 Ib/detik
0.0400 Ib/ft* x 6.1579 fi/detik

= 0.39 ft*
Diameter puncak kolom (D) :
112
b - (%)
T
¢ s 717
_ [ 4x0391M°
L 314
=0,705 ft*
Digunakan kolom dengan diameter rata-rata; D :

- I,?]+20,?05

= 1,2075 ft = (0.37 m)

6. Menentukan tinggi kolom

Tinggi plat = ( Naja = 1) % & (t;= jarak plate = 18 in =45,72 cm)
=(26-1)x 45,72
=1143cm=11.43m

Diambil ruang kosong di atas kolom dan dibawah kolom masing-masing 1,5

m. Jadi tinggi menara :

Z = Tinggi plat + (2 = tinggi ruang kosong)

= tinggi plate + (2 x tinggi ruang kosong)
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= 1143+ (2x 1.3)
= 14,43 cm
7. Menentukan tebal shell

Untuk internal pressure, iebal dinding (shell) dihitung dengan persamaan 13-1

Brownell & Young hal. 254.

P.r
15 L S ——.

f.E-0,6P
dimana : P = tekanan desain; atm
r = jari-jari tangki; cm
=%D=%037Tm)=0,185m=185m
S = tegangan yang diijinkan bahan konstruksi ; atm
E = efisiensi pengelasan
C = faktor korosi diammbil 1/8 in (0,3175 cm)

Diambil faktor keamanan desain 20%

P desain = 1,20 x P operasi

= 1,20 x | atm

= 1,20 atin

Bahan konstruksi yang digunakan Carbon Steel SA-212 grade B. dengan nilai

f==17500 Psi = 1190,5 atm (tabe! 13.1 hal. 251 Brownell & Young) dan

diambil pengelasan tipe double-welded butt joint E = 80 %. (tabel 13.2 hal.

254 Brownell & Young).

1.20aim x 18,5¢cm
maka:l, =
1190.5x0.80-0.6 x1.20 atm
=0,3408 cm

+03175¢em

Digunakan tebal plat standar = 3/16 in (0,47625 cm)
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8. Menentukan tebal tutup: t,

Tebal tutup (standar dishead) dihitung dengan mengunakan pers. (13.12)

Brownell & Young hal. 258.

~ 0.885P.r.

h = i

f.E-01P

+C

Dimana : P = tekanan desain: atn

re = crown radius; cm
/= tegangan yang diijinkan bahan konstruksi; atm
2 = efisiensi pengelasan
¢ = faktor korosi = 1/8 in (0,3175 c¢cm)
re = 0D shell = 1D shell +2 . 1
=37+(2x0,3408 ¢cm)
=37,9525 cm

Bahan konstruksi tutup sama dengan shell.

0.885 x 1,20 atm x 37,9525¢cm
Maka: t, =-—
1190,5 atm x 0,80-0,1 x 1,20 atm

+0,3175¢cm

=0.3598 cm

Digunakan tebal plat tutup standar = 3/16 in (0,47625 cm)



12. CONDENSOR DISTILASI

Kode alat : CD-01
Fungsi

Tipe : Shell and Tube

air 1= 30"C (86 I

|

tFoC 1 op-W
(168.8 °F)

|

airt=45°C(113°F)

Sesuai hasil perhitungan pada neraca panas diketahui :

Beban panas condensor; Q = 165209,0373 Kkal/jam

Rate fluida panas; W =2013,5417 Kg/jam

Rate fluida dingin (air); w = 11013,9358 Kg/jam

1. At

Lamp. C-77

: Mengkondensasikan uap yang keluar dari puncak kolom Distilasi

T=76°C
(168.8 °F)
=655591,4179 Btu/jam

=4439,0249 Ib/jam

=24281,1636 Ib/jam

Fluida dingin Beda |
168.8 °F Suhu tinggi 113 °F SSA8°F, |
168.8 °F Suhu rendah 86 °F 82,8 °F

0°F Beda 27 °F 27 °F
27 %
LMTD = Lt

In (82.8/55.8) °F
= 68 "F

2. Updan A

Sesuai tabel 8 Kern hal. 840 untuk fluida panas (Al organic) dan 1Tuida

dingin (air). Diketahui : Up =75 =150 Btu{iam.ﬁ:."l’
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Trial Uy, = 118 Buw/jam.i°.°F
Luas permukaan perpindahan panas (A) :

(
A =2
U, x At

655591,4179 Btu/jam

|18 Btu/jam.ft*."F x 68 °F

= 81.7038 ft°

Dirancang menggunakan tube dengan spesifikasi : (Kern tabel 10 hal. 843)

- 0D =% in

- BWG =16

- 1D =0,62in=0,0517 fi
- a =0,1963 f*/ft

- a’t =0.302 in’

- Pitch =1 in triangular

- Panjang =8 fi

A

g, xL

I

Jumlah wbe ; N,

81.7038 ft’ )
0,1963 1*/ft x 8 ft

T

2,03
Dari tabel 9. Kern hal. 842 dipilih nilai yang mendekati Ny = 52,03 buah,
untuk OD % in dan pitch triangular (Py) = | in, didapat :

1D shell =10 in



Passes =2

A terkorekst = Npx [ x a,

52 x 8 x 0.1963 1/t

= 81.6608

Up terkoreksi = —— Q

terkoreh s X A]‘

_ 655591,4179 Btu/jam
81.6608 1? x 68 °F

= 118,0622 Btu/jam.f".°F
(Trial Up =~ 118, maka trial Up memenuhi)
3. Tube side (fluida dingin), Air
a. Luas aliran ; a,

_ N, xa't
144 .n

a

52x0,302
144 x 2

=0.,0545 f?

b. Kecepatan Massa ; G :

_ 24281,1636 Ib/jam
0.0545 1t

= 445525.9376 (U

Lamp. C-79



C.

Bilangan Reynold ; Ry, :

RL‘I = E-&
w
86+113 e T
Pada I, = =995 "I, didapat sifat-sifat fisik air :
Viskositas w = 1.7521 Ib/fijam

Konduktifitas panas kK = 0.3608 Blu!jam.ﬂ: ("F/Mt)
Kapasitas panas ¢ = 1.0 Bw/Ib.°F

_ 0,0517 ft x 445525,9376 Ib/jam. ft*

R(‘l o . .
1,752 1 Ib/jam.fi

=13146,3335

Koefisien perpindahan panas bagian dalam ; h;, :

K C 173 0,14
= (]S ()
D k W

Untuk Ry = 13146,3335, dari fig. 24 Kern didapat JH = 48

- 21 \'3
e 48 0,3605 \( I x1,752]
0.0517 0.3605

= 566,9444 Btu/jam.{i*.°F

D
h=h, x —
oD
)
— B4di0igA 5 N0
0.75

= 468.6741 Bu/jam. i °F

Lamp. C-80




Lamp. C-92

Kontraksi terjadi yaitu : friksi karena gesekan dalam pipa ( F ) :

e = : (pers. D. Archi ; pers. 20-22 Alan Foust)

Dipilih pipa baja standar komersial dengan & (relatif roughness) = 000015 fi.
Maka :

e _ 0.0015fi
D 011501

=0.0013

Dari appendix C-3 Alan Foust hal. 721 untuk /D = 0,0013 dan Ng. = 44039,5180

diperoleh faktor friksi /= 0,024. Maka :

_ 0,024 x 314,60 fi x (2,0577 fUdetik)’
2x 32,174 fkb,_ /b, detik® x 0,1150

= 4,3202 f.Ibd1b,,

Energi Mekanik Pompa

Dihitung dengan pers. Bernoully untuk fluida incompressible (Persamaan. 20-18

Alan Foust hal. 546).

AP Av’

4 a- g 52 fp =
z— +F+wr=0
p - g £,
Atau :
A i
- W = J}[_ _.&\ . AZ i + F
P 2e g
AP .
— = 0, (Py=P;=1,5aum)
)
AV’

—— =0 (v; = va: tidak ada perubahan ukuran pipa sepanjang aliran)




¢. Bilangan Reynold : Ry :

R, - I)-(:‘_
u
6+11 ore - e e e
Pada 1. = g t 3= 99.5 "F. didapat sifat-sifat fisik air :
Viskositas

o= 1,7521 Ib/ftjam
Konduktifitas panas k= 0.3608 Btu/jam.1t” (*F/11)

Kapasitas panas ¢ = 1.0 Bu/Ib.°F

o 00517 ft x445525,9376 Ibfjam. i
’ 17521 Ib/jam. fi

I

13146,3335

. Koefisien perpindahan panas bagian dalam ; h,, :

K\ C 13 0,14
= m(_ J[_-**] [r_]
DJ\ k TR

Untuk R = 13146,3335, dari fig. 24 Kern didapat JH = 48

03605 \(1x1.7521)"
h, = 48
[0.051?][ 0.3605 ]

= 566.9444 Btu/jam.f{t*.°F

boo = iz
oD
i
= 566.9444 « 0.62
0.75

= 468.6741 Btu/jam.ft’ °F

Lamp. C-80
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Lamp. C-81

Shell side ({luida panas) : uap vg terkondensasi

d.

l.uas aliran, a,

_ID.C'.B
T 144.p,

Dimana: C' =P;y-0D
=1-%
=035 in
B =I1D shell (baffle minimum/maksimum)
=10in

ol 10x0,25x10
144 .1

i
=0,1736

Kecepatan Massa ; G, :

W
Gy = —
a

s

4439,0249 Ib/jam
0,1736 ft?

= 25570.4199 Ib/jam.fi*
Kecepatan massa kondensasi (G™)

G” = —ET_

LNt

4439,0249 Ib/jam
8fix(52)"

= 39,8286 Ib/jam.It
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c. Bilangan Reynold ; Ry :

— L)E -G‘
0

Res

Dimana : D, = Diameter ekuivalen shell = 0.73 in = 0.0608 ft (fig. 28 Kern
hal. 838). Pada T, = 168.8 °F, didapat viskositas uap p = 0,0532 Ib/fi.jam.
Maka :

R _ 0.0608 ft x 25570,4199 Ib/jam.ft
0,0532 Ib/jam.ft

=129223,3371
d. Koefisien perpindahan panas bagian luar; h,, :
Asumsi : ho = 320 Btu/jam.f>.°F

il = fio (Tc —tc)

hio + ho

4 320
7 (468,6741+320)

(168,8-99.5)

= 128 °F

_ (L +13)

l.
' 2

_ (16884128)
2

= 148 °F
Untuk ty = 148 °F, didapat silat-sifat campuran bahan :
ki =0,23 Blu/_iam.!'l:.("[-‘:’l't)

5 & 0.92

e =046
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Dari fig. 12.9 Kern hal. 267dan GG = 39.8286 Ib/jam.f

Didapat h = ho = 320 Bu/jam.ft".F

3. Koefisien perindahan panas keseluruhan bersih: U

h, xh,
lJ( = W T
h, +h,

_ 468.6741x 320

468.6741 + 320

=190, 1618 Blu{iam.f‘l:.ui-‘

6. Faktor pengotor; Ry :

R, - Uc-U,
U xUg
_ 190,1618-118,0662
190,1618 x118,0662
=0,0032
Ry desain>Ry minimum = 0,0030 maka perancangan condensor dapat
digunakan.

Pressure Drop

a. Tube Side: Py

[. Al

l'.(j.".l..n
522x10".D .S

p -

Dari fig. 26 Kern untuk Ry = 13146,33335 didapat faktor friksi yaitu (1)
= 0,00025 tt/in®

[. = pajang rube = 8 f1

D = diameter dalam tube = 0,0517 fi

s = spesifikasi grafiti = 1,0

e




n = jumlah passes =2

Maka :

\p. - 0.00025x 445525.9376* x8x 2
o 5.22.10° x0.0517x1.0

= 10,29 Psi
2. Tckanan Reduce
2
{\I’r = ‘4-_n' x
q 2 * gL
V = G, 445525.9376Ib1jam.ﬂ_"_

3600.p 3600 detik/jam x 62,43 Ib/ft*

= 1,98 fi/detik

) 2
AP, = 4x..x 1,98
1,0 2x32,174

=0,49
Tekanan total tube (APy) :
APy = AP+ AP,
=0,29 + 0,49
=078 Psi
APy hitung < APy maksimum = 10 Psi (alira

condensor memenuhi syarat untuk digunakan.

b. Shell Side

AP, = [ ( I_EJ“ D_-‘.'.',.“\.I + ! )‘
2l 5,22x10".De.S )

Lamp. C-84

n cairan), maka desain
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Dari fig. 29 Kern untuk R = 29223.3371 didapat faktor friksi. yaitu (f) =
0.0017 ft*/in’
N+l =12 x(L/B)
=12 = (8/10)
=0.6
Ds = diameter dalam shell = 10in = 0.8333 f
De = diameter ekivalen shell = 0,73 in= 0,0608 ft
S = spesifik grafiti =0.9218

Schingga :

Ap. - 1(00017x25570,4199° x 0.8333x 9.6 |
| 5,22.10' x 0.0608x 0,9218 )

=0,0030 Psi

APs hitung < AP; maksimum = 10 Psi (aliran cairan), maka desain

condensor memenuhi syarat untuk digunakan.




e —
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13. ACCUMULATOR DISTILASI

Kode s AC-01

Fungsi : Menampung  sementara Kondensat  yang  keluar dari kondensor
distilasi.

Tipe - Silinder horisontal dengan tutup elipsoidal

Laju alir massa. m = 2013,5417 kg/jam

Densitas campuran, p = 09218 gr/cn13 =021.8 Kg/rt13
Waktu tinggal, t =% jam
[. Volume tangki: Vi

Volume larutan dalam tangki :

mxt
P

\J‘_

_ 2013,5417 Kgfjam x 1/2 jam
921.8 Kg/m®

= 1,09 m*
Tangki dirancang dengan kondisi :
a. 85 % dari volume tangki terisi larutan
b. Dipilih perbandingan panjang (H) = 3 Diameter (D)

Maka volume tangki: Vit :

vi= ¥
0.85

_1.09m’
0.85

3
=13m




lrd

Lamp. C-87

Dimensi tangki
Volume tangki = Volume silinder + Volume tutup

Volume Silinder: V. =% n.D>.H (H=1.5D)

]

Yo D7 (1,5D)

i

0.375 .0’
Volume elipsoidal;Vy, = (7/12) D
(Brownell & Young hal. 50 untuk rasio jari-jari (a) dan tinggi tutup (b) =2 : 1)
Maka :
Vi =V +Vy
=Y%n.D+(w/12) D’
=(10/12) n D’

Diameter tangki, D

173
i :[IZV,]
10x =

_f12x1.3
10x3,14

13
) =0,70 m

Panjang silinder; H= 3 D
=3x0,0m=2,1m
Tebal dinding tangki : t
Untuk internal pressure, tebal dinding (shell) dihitung dengan persamaan 13-1

Brownell & Young hal. 254.
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Dimana ; P = tekanan desain: atm

r = jari-jari tangki: cm

=% D=%0,70m)=035m=35cm
f = tegangan yang diijinkan bahan Konstruksi; atm
k= = efisicnsi pengelasan

C = faktor korosi diambil 1/8 in (0.3175 ¢m)

Diambil faktor keamanan desain 20%

P desain

1,20 x P operasi

1,20 x | atm

1,20 atm

Lamp. C-88

Bahan konstruksi yang digunakan Carbon Steel SA — 212 grade B dengan

nilai

f = 17500 Psi = 1190,5 atm (tabel 13.1 hal. 251 Brownell & Young)

dan diambil pengelasan tipe double-welded butt joint E = 80 %. (tabel 13.2

hal. 254 Brownell & Young). Maka :

8

" 1.20atm x 35¢cm
1190,5atm x 0,80 - 0,6 x 1,20 atm

+0,3175¢ecm

=0,3616 in

Digunakan tebal plat standar = 3/16 (0.47625 cm)

Tebal head (tutup)

Dirancang tutup accumulator tipe elipsoidal.

133)

th

P4V
=— " 4¢c
21.E-0.2P

Tebal tutup dihitung dengan mengunakan pers. 7.57 Brownell & Young hal.




Lamp. C-89

Dimana: P = tckanan desain: atm
d = diameter tangki: cm
=70 cm
/= tegangan yang diijinkan bahan konstruksi; atm
£ = efisiensi pengelasan
¢ = faktor korosi diambil 1/8 in (0,3175 ¢cm)
V = faktor intensifikasi tegangan
=1/6 (2 + k"‘) (Pers. 7.55 Brownell & Young hal. 133)
k = a/b (untuk tipe elipsoidal, rasio tinggi tutup (a) dengan jari-jari
tangki (b) =(2: 1)) maka k=2/1=2
V = 1/62+2%) = |
Kondisi bahan konstruksi dan tekanan desain tututp atas sama dengan shell
(dinding). Maka :

: 1.20atm x 70cm x 1
2x1190,5atm x 0,80-0,2 x 1,20 atm

+0,3175¢cm

ls

=0,3616

Digunakan tebal plar standar = 3/16 (0,47625 cm)
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14. POMPA REFLUKS DISTILASI

Kode alat : P-03

Fungsi  : Mendistribusikan cairan produk atas distilasi untuk refluks dan
sisanya dialirkan ke Tangki Produk Alil Asctat (T-03).

Tipe : Centrifugal pump

Laju alir massa, m =2013,5417 kg/jam = 4439,0249 Ib/jam

Densitas, p =0,9218 gg,r:’f.:m3 =57.5480 Ib/ft}

Viskositas, u =3,0992 x 107 Ib/fi.detik

Laju alir volumetrik bahan (Q) :

Q=1

p

4439,0249 Ib/jam
57,5480 Ib/ft°

= 77,1360 ft’/jam (0,214 ft'/detik)

Diameter optimum pipa.di :

Dihitung dengan menggunakan pers. 15 hal. 496 Peters & Timmerhaus untuk

asumsi aliran turbulen (Ng. > 2100).

di 3‘9 ) QI fl‘—lﬁ- ‘.)U,lj

1]

3,9 x (0,0214) ** x (57,5480)""
= 1,18 in.

Dipilih pipa nominal dengan spesifikasi : (Tabel 11 Kern hal. 844) : -

- NPS = 1% in

- Schedule =40
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- Diameterdalam, D = 1.380in= 0115011

l.uas penampang, A = 1,50 in” = 0,0104 ft°

Uji bilangan Reynold (NRe) :

] 214 3 11k
Nge = 20Dy @ QOMRAeLk _, 57 e
I A 0.0104

Maka :

< ST.S480 IO/ x 20577 fUdetik x 0.1150
ke 3.0922.10" Ib/ft.detik

=44039,5180
Nge > 2100 = asumsi aliran turbulen memenuhi.

Direncanakan sistem pemompaan terdiri dari :

a. Pipa lurus (panjang; L = 75 m = 246,06 fi)

b. 4 buah elbow 90° 1 buah gate valve full open, | buah globe valve.
c. Tinggi pemompaan Z=5m = (16,4042 fi)
Panjang ekivalen pipa sebagai berikut :

1. Elbow 90°, Le =4x30x0,1150 =1381

2. Gate valve full open. Le

=2x13x0,1150 =29911
3. Globe valve full open, Le =1 x450 % 0,1130 =51.75 ft
Total Le = 68,54 f
Panjang pipa total: XL. =L + Le

= 246.00 + 68,54

= 314.60 11
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Kontraksi terjadi yaitu : friksi karena gesekan dalam pipa (| ) :

) f‘.Zl,.\f'

= (pers. D. Archi : pers. 20-22 Alan Foust)
22 ..D

Dipilih pipa baja standar komersial dengan & (relatif roughness) = 0,00015 ft.
Maka :

0.0015 1t

£
D 0,11501
=0,0013
Dari appendix C-3 Alan Foust hal. 721 untuk £/ = 0,0013 dan Ng.= 44039,5180

diperoleh faktor friksi /= 0,024. Maka :

_ 0,024 x314,60 ft x (2,0577 fUdetik)®
2 x 32,174 ftkb, /b, .detik* x 0,1150

= 43202 fLibdlb,,

Energi Mekanik Pompa

Dihitung dengan pers. Bemoully untuk fluida incompressible (Persamaan. 20-18

Alan Foust hal. 546).

AP AV’ .
el - < a‘:_g_ +[-+\\y=0
p g g
Atau :
AP ” .
p 22 8.
AP

= 0,(P;=Py= 1.5 aum)

5

Av®

2

=0 (v, = va: tidak ada perubahan ukuran pipa sepanjang aliran)

<

(r
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322 fi/detik 2
Az £ = 164042 fi x — o2 TVdetk

32,174 fi-1b, /Ib, detik®

g |os

= 16,4175 f.Ib/lby,
Maka :
-wy =0+0+ 164175 +4.3202
= 20,7377 fi.lb/lby,

Tenaga pompa (WHP) :

WHp= W XQxp
550 fi.Ibf/detik/Hp

20,7377 fib /b, x 0,0214 ft’/detik x 57,5480 Ib/ft’

550 ft.Ibf/detik/Hp

= 0,05 Hp
Dari fig. 14-37 Peters hal. 520 diperoleh efisiensi untuk kapasitas minimal = 0,2 —
0,4. (Dipilih n = 0,20), maka :

_ WHP
1

HP

0,05

2 2% o
0.20 4

Tenaga Motor (BHP)

Untuk HP = 0,25 Hp. maka dari fig. 14-38 Peters hal. 512 dipilih nmowr = 80 %
Maka :

B}i 'P = 0_2_:1[!1

0.80
=0.3125 Hp

Digunakan pompa dengan tenaga motor standar sebesar = 1 Hp
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15. POMPA BOTTOM DISTILASI

Kode alat : P04

[fungsi  : Mendistribusikan cairan produk bawah ke reboiler dan  sisanya
dialirkan ke Unit Pembuangan Cairan (UPL).
Tipe : Centrifugal pump

Laju alir massa, m = 347,4560 kg/jam = 765,9965 Ib/jam
Densitas, p =0.9990 griem’ = 62,3676 Ib/f’
Viskositas, p = 3,2267 Ib/fi.det

Laju alir volumetrik bahan (Q) :

Q =

_ 765,9965 Ib/jam
62,3676 Ib/ft’

= 12,2820 ft'/jam = 0,0034 ft’/detik

Diameter oplimum pipa, di :

Dihitung dengan menggunakan pers. 15 hal. 496 Peters & Timmerhaus untuk

asumsi aliran turbulen (Ng. > 2100).
di =3,9.Q/%%, oo
= 3,9 x (0,0034 f’/detik)"*® x (62,3676 b/ft’)""
=0.52 in.
Dipilih pipa nominal dengan spesifikasi : (Tabel 11 Kern hal. 844) : ~
- NPS =3/8in

- Schedule =40



Lamp. C-95

- Diameter dalam, D =0.493in =0.0411 f1
- Luas penampang. A = 0,192 in° = 0,0013 ft’
Uji bilangan Reynold (NRe) :

V. ( g -~ .“J" il
Nge = p.v.D s W Q _0 U(JJM
n A 00013 ft’

= 2,6154 (tdet.

Maka :

. 622676 1b/ft" x 2.6154 f/detik x 0.0411f
S 3.2267.10" Ib/ft.detik

= 20776,8825
Nge > 2100 = asumsi aliran turbulen memenuhi.

Direncanakan sistem pemompaan terdiri dari :

a. Pipa lurus (panjang; L = 100 m = 328,88 ft)

b. 2 buah elbow 90° 1 buah gate valve full open, | buah globe valve.
¢. Tinggi pemompaan Z =5 m (16,4042 fl)
Panjang ekivalen pipa sebagai berikut :

1. Elbow 90 ° Le=2x30 x0,0411 ft=2.466 fi

29

. Gate valve full open le=2x 13 x 0.0411 {t= 1.0686 fi

T

Globe valve full open Le=1x 450 x 0,041 fi = 18.495 fi

Total Le= 22,0296 ft
Panjang pipa total: XL =L + Le
= 328,08 + 22,0296

= 350,1096 f
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Kontraksi terjadi yaitu : friksi karena gesekan dalam pipa ()

YL

- (pers. D. Archi : pers. 20-22 Alan FFoust)
2.¢..D

Dipilih pipa baja standar komersial dengan & (relatif roughness) = 0,00015 ft.

Maka :

e _ 000015 ft

D 0,0411 11
=0,0036
Dari appendix C-3 Alan Foust hal. 721 untuk &/D = 0,0036 dan Ng = 20776.8825
diperoleh faktor friksi /= 0,031

Maka :

p = 0.031x350,1096 ft x (2,6154 f/detik)’
2 x 32,174 fi.lb, /Ib, .detik x 0,0411 fi

=28,0715 fLlblby,

Energi Mekanik Pompa

Dihitung dengan pers. Bernoully untuk fluida incompressible (pers. 20-18 Alan

Foust hal. 546).

AP AV? g .
— +t— 4+ Az= +F +tw=0
p g 2. 3
Alau :
Av’ o
“wr= — + — + Az= +1
P 2g, g
{\P

=0, (Py=P;= 1,5 aum)
)
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- 0. (v, = va: tidak ada perubahan ukuran pipa sepanjang aliran)
g

] 19 ¥ S e 3
e R T M
2. 32,174 fi- b, /1b, .detik’

= 16,4175 fi.Ibd1b,,
maka :
-wy =0+0+16,4175+ 28,0715
= 44,4890 fi.Ibd/1by,

Tenaga pompa (WHP) :

wips - Eladiidp
550 ft.Ibl/devHp

_ 44,4980 f.lb /Ib,, x 0,0034 ft*/detik x 62,3676 b/’
550 fl.Ibf/devHp

=0,017 Hp
Dari fig. 14-37 Peters hal. 520 diperoleh efisiensi untuk kapasitas minimal = 0,2 —
0,4. (Dipilih n = 0,20), maka :

np - WHP

n

0,017 Hp
0,20

= 0,085 Hp



Tenaga Motor (BIHP)

Untuk HP = 0,085, dari fig. 14-38 Peters hal. 512 dipilih nmae = 80 %
Maka :

0,085 Hp
0,80

BHP =

=0, il

Digunakan pompa dengan tenaga motor standar sebesar = | Hp

Lamp. C-98
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16. REBOILER DISTILAS

Kode alat : RB-01

Fungsi : Menguapkan sebagian cairan hasil bawah untuk dijadikan pemanas
pada kolom.
Tipe . Kettle reboiler

Steam T= 200 °C (392 "F)

|

BB St L%
(212 °F)

T=100°C
(212 °F)

v

Kondensat steam = 200 °C (392 °F)

Aliran bahan :

Shell = Bahan (fluida dingin) = 155,2000 Kg/jam = 342,1517 Ib/jam

]

Tube steam (fluida panas)

=355,0407 Kg/jam = 782,7176 Ib/jam

Beban panas reboiler (vaporizing); Qv =164419,3521 Kkal/jam

= (652457,7464 Btu/jam)
Maka ;

. At vaporizing
At =392-212=180°F
2. Updan A
Sesuai tabel 8 Kern hal. 840, untuk fluida panas steam dan ﬂuid;{ dingin (light
organik) didapat :
Up = 75 - 150 Bru/jam ft* °F

Trial Uy = 76,5 Buw/jam fi*°F
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[Luas permukaan perpindahan panas (A):

5 =9
U, x At

_ 652457,7646 Btu/jam
76.5 Btu/jam.ft* x 180 °F

=47.3826

Direncanakan menggunakan tube dengan spesifikasi :

- OD =% in

- BWG =16

= [T =0.62in=0.,0517 ft
- at =0,1963 fi/ft

- at’ =0,302 in’

- Pitch triangular =1 in

- L =8 ft
Jumlah tube: Nt = A
a,xL
47,3826 ft’

" 01963 /Mt x 8 A
= 30,2 buah
Dari tabel 9 Kern hal 842 dipilih nilai yang mendekati Nt = 30.2 buah untuk
OD % in dan Pitch triangular Py = 1 in
- NI = 30 buah
- 1D shell =8in

- Passes (n) =2



3.

.
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A wrhorchy Nt x l- * iy

=30 x 811 x0.1963 /1

=47.1120 i*

Q

{'jijtcfklﬂt‘;.\] = —
A tethorcha x AL

_ 0652457.7464 Bu/jam
47,1120 f° x 180 °F

= 76,9393 Btu/jam fi* °F.

(Up = 76,5 Bu/jam {t’ °F, maka trial Up dinyatakan memenuhi)
Tube side (fluida panas) : steam

a. Luas aliran, a,

= Nt xat’
144 x n

a,

_ 300,302

=0,0315 fi*
144 x 2

b. Kecepatan massa, Gt

W

at

Gt =

_ 782,7176 Ib/jam
0.0315 fi’

= 248481778 Ib/jam.ft°
Bilangan Revnold . Ng.

- DaEh

1

R,

el

Pada Tc = 392 °F, didapat viskositas steam; p = 0,0392 Ib/jam.ft. Maka :




4.

b.

C.

Lamp. C-102

G = 0,0517 ft x 24848.1778 Ib/jam.ft’
S )

0.0392 Ib/jam. I
= 32750,5745
d. Koelisicn heat transfer inside, hi
Untuk steam terkondensasi hi = hio = 1500 Blquam.I'I:."l-' (Kern hal, 164)

Shell side (fluida panas) :

a. Luasaliran, as
1 it b

Dimana: C* = Py- OD
=1-%
=0,25in

B = 1D shell (baffle maksimum/minimum)

_ 8x0,25x1,6
144 x|

as

=0.0222 it’

Mass velocity, Gs

\f
G‘; = \_
as
_ 342,15171b/jam
0,0222 ft’

= 15412,2387 Ib/jam.it”
Bilangan Reynold , Ry

R.. - Dex G,
u

(De =0.73 in = 0,0608 ft: Kern hal. 838)
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Pada tc = 212 °F, didapat sifat-sifat fisik campuran fluida dingin :

-~ Viskositas, i =0.0436 Ib/jam .11

Konduktivitas panas. k =0.17 Btu/jam ft*

Kapasitas panas, ¢ =045 Buw/lb“F

o 006081 x15412.2387 Ib/jam. i

0,0436 Ib/jam. ft

= 214922962

d. Koefisien perpindahan panas bagian luar; ho :

ho = JH [&)(Ek_p]'[ik:}n

Untuk Re, =21492,2962 dari fig. 28 Kem didapat JH = 80
o — (017 \(045x00436)" )
0,0608 0,17 '

= 108,9061 Btu/jam.ft*.°F

5. Koefisien perpindahan panas keseluruhan bersih untuk vaporizing, Uc

U = hio x ho

hio + ho

_ 1500 x 108,906
1500 +108.9061

=101,5343 Btu/jam ft* °F

6. Dirt Factor. Rd

=0.0031
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Rd desain > Rd minimum = 0,0030 maka perancangan alat reboiler memenuhi

syarat untuk digunakan.

7. Pressure Drop

a.

Tube side

Dari fig. 29 Kern untuk R, = 32750,5745 didapat faktor friksi. yaitu (f) =
0,00020 ft*/in”

L = panjang tube =8 ft

D = diameter dalam tube =0.0517 Nt

s = spesifik grafiti =0,0078
n = jumlah passes T3
Sehingga :

APt _ 1 IxG xLxn
2 (5.22.10°xDxs

_ 1 10,00020x (24848, 1 778)° x8x 2
2 5,22.10" x 0,0517 x 0,0078

=0,05 Psi

APt hitung < APt maksimum = 2 Psi (aliran gas), maka desain reboiler

memenuhi syarat untuk digunakan.

b. Shell side

Dari ig.29 Kern untuk R = 21492.2962 didapat faktor friksi [ (0.0017

fi*/in%)

1 fxGs’ xDsx(N+1)
2 5.22.10" x Dexs




e ———
S

e —— e

e i

Panjang zona vaporizing: Ly :
(N+1) =12 % (Lv/B)

=12 x (8/1.6)

=60 fi

Ds = diameter dalam shell =8in = 0,6667 t

De = diameter ckuivalen shell = 0.73 in = 0.0608 ft
s = spesifik grafiti = 10,0064

Maka :

5,22.10" x 0.0608 x 0,0064

I 10,0017 x(15412,2387)" x0,6667 x 60
APs = 5 ol

= 0,39 Psi

Lamp. C-105

APs hitung < APs maksimum = 2 Psi (aliran gas), maka desain reboiler

memenuhi syarat untuk digunakan.
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17. COOLER II

Kode alat : C-02

Fungsi Menurunkan suhu larutan alil asetat keluar dari produk atas distilasi
sebelum dialirkan ke Tangki Produk Alil Asetat.
Tipe : Double pipe
Airt1=30°C (86 °F)
T=JC8 . C-02 L=40°C
(168.8 °F) (104 °F)

|

Air t = 37 °C (98,6 °F)

Sesuai hasil perhitungan neraca massa dan neraca panas dapat diketahui :
a. Beban panas cooler (Q) = 14132,5086 Kkal/jam = 56081,3833 Btu/jam

b. Laju alir massa fluida panas (W) = 946,9697 Kg/jam =2087.6757 Ib/jam

c. Laju alir massa fluida dingin (w) = 2018,9034 Kg/jam = 4450,9034 Ib/jam

[. At; Beda suhu sebenarnya

at=mtp = h=t)-(0.-t)
(T, =1,)
In-—==
(T_‘ _[1}

_ (168.8-96.6) - (104 -86)
. (168.8-98.0)
(104 - 86)

=38°F
Direncanakan menggunakan pipa dengan spesifikasi : (tabel 6.2 Kern
hal.110)



2

- IPS =2 % 1% in
- SCH =40

— Anulus = Diameter Luar (OD)Y=238in  =0.1983 ft

Diameter Dalam (1) =2.067 in = 0,17225 f1
- Pipa = Diameter Luar (OD)=1.66in =0.1383 f1
Diameter Dalam (1D) = 1380 in =0,1150 1t
Hot Fluid (fluida panas), annulus (larutan)

a. Luas aliran, a,
n bl 3
a, = ~(D:-D;})
4

3,14

- T(0,1 72257 - 0,13837)

=0,0083 fi?

Diameter ckuivalen (De) :

(03 -p})
D,

De =

_ (0172257 - 0,1383?)
0,1383

=0.0762 fi
Kecepatan massa. Ga

¥,

.
a,

Ga=

_ 2087,6757 Ib/jam
0,0083 ft’

=251527,1928 Ib/jam.ft*

Lamp. C-107
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¢. Bilangan Reynold; Re,

Re, — DexGa
18

104+ 168.8

Pada Tc = 136.4 °F didapat sifat-sifat fisik fluida dingin :

Viskositas steam, (= 1.1616 Ib/jam.fi
Konduktivitas panas, k = 0.16 Btu/jam.ft"

Kapasitas panas. ¢ = 0.35 Bt/Ib.°F

Re. — 0:0762 ftx 2515271928 Ibfjam. ft’
’ 1,1616 Ib/jam.ft

= 16507.3543

d. Koefisicn fieat transfer outside; ho :

173 0,14
e m(LJ(&&J [_H_J
De/\ k w

Untuk Ry = 16507,3543, dari fig. 24 Kern didapat JH = 58

0.16 \(035x1,1616)"
hn B 58 £] - L] [ I
(o.twsz)[ 0.16 ] 1)

= 166,1118 Btu/jam. > °F

3. Cold Fluid (fluida dingin), Pipa (air pendingin)

a. Luaraliran . a,

4 3
3]\ 25 ‘_[)'

3

0°

—3'—I4~x0.ll
4

A

=0.0104 {°
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b. Kecepatan massa, G, :
. W
('l‘ =
a

Il
_ 4550.9034 Ib/jam
0,0104 fi°

= 4279714808 Ib/jam. (i’

¢. Bilangan Reynold . Re,

DxG
Re; = =
1
9 ; I ; o
Padat. = Sg+986 92.3 °F. didapat sifat-sifat fisik fluida dingin :
Viskositas.

i = 1,751 Ibjjam .fi
Konduktivitas panas, k = 0,3605 Btw/jam.ft*

Kapasitas panas, ¢ = 1,0 BwIb.°F

Re. = 0:1150 ft x 427971,4808 Ib/jam. ft’
P 1,7521 Ib/jam.ft

=28090,1320

d. Koefisien perpindahan panas bagian dalam: hi :

w013

h, =JH (E'Jf(ﬁlm(-u_l
D.l k ", ]

N

Untuk Re, =28090.1320 maka dari fig 24 kern didapat nilai JH = 96

{ ] N/ £ v 13
h, =96 U,.)(]{j} l 1,732l .\_l .U) (1)
0.1150 J1  0,3605

=509.7570 Btu/jam.ft’ °F



[

hy = hixB

=509.7570 x ['—"E]

1.66

=423,7739 Btu /jam f* °F

4. Koefisien perpindahan panas kescluruhan: Uc :

hio % ho
UC =

hio + ho

_ 423,7739x166,1118
423,7739+166.1118

= 119.3347 Btu/jam ft* °F

5. Koefisien perpindahan panas desain; Uy, :

Bt spd (Rd = 0.003)
u, U,
| |
Ao e 0D
U, 1193347

Up = 87,7193 B/jam ft* °F
6. Luas perpindahan panas yg dibutuhkan; A

A =9
U, x At

_ 56081.3833 Btu/jam
87.7193 Btu/jam.fi* x 38 °F

= 16.8244 1°

Lamp. C-110



9.
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Dari Tabel 11 Kern hal. 844 untuk pipa 1'% in IPS luas permukaan luar pipa

per-ft panjang pipa a, = 0,435 fi’/ft.

Panjang pipa yg dibutuhkan; L.

7.

16,8244 f1°
0.435°/1

= 38,6768 fi

Luas perpindahan panas sebenarnya; Ajgeks: ©

(Digunakan | hairpins), maka :

Akoreks =1 x40 ft x a,

8. Koefisien perpindahan panas desain koreksi: Up koreksi

=1 x40 ft x 0,435 N1t

=17.40 i’

Up korekst

A x At

korcks

_ 56081,3833 Btu/jam
17.40 ft* x 38 °F

= 84.8176 Btu/jam.ft>.°F

IFaktor pengotoran scbenarnya; Rd :

Rd

U.-U

[}

= X B

_ 119.3347 - 84.8176

119.3347 x 84.8176

=0.0034
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Rd desain > Rd minimum = 0,0030. maka perancangan alat heater memenuhi
syarat untuk digunakan.

10. Pressure Drop
a. Anulus side

_ 4.0.G2 . L
AFa 2
2.¢.p . De

D¢’ = ([)2 = D|)
=(0.17225-0,1383)
=0,03395 fi

D 'G
e, ! . Ga
1

0,03395 ft x 251257,1928 Ib/jam. ft*
1,1616 Ib/jam.ft

=4873,7790

0,24

f =0,0035+ —
(Rc'a )0_4-

0.24

=0,0035% ——— __
(4873.7790)" "

=0.0110
Maka :

]

4x0.011011x(251257.1928)° x 40

\Ia — e - i
2x4.18.10% x 56.75480° x 0.03395

= 1,0166 ft

v_ G
3600 p
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Lamp. C-112

Rd desain = Rd minimum = 0,0030, maka perancangan alat heater memenuhi

syarat untuk digunakan.
10. Pressure Drop
a. Anulus side

4.7.G?.L
2.g.p .De

AFa =

De' = sz -Dy)
=(0,17225 - 0,1383)
=0,03395 ft

_D./'Ga
H

Re’,

_ 0,033951tx251257,1928 Ib/jam.ft*

1,1616 Ib/jam.ft

=4873,7790

I =00035+ Dzt

)
=0.0035 + "-LW
(4873.7790)"*"

=0,0110
Maka :
\Fa = 1x00110 Itl_.*_c_{&"vI25?.l92‘§]:.._x_4(}
2x4.18.10% x 56.75480° x (0.03395
= 1.0166 fi

G
3600 p
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_ r\_l_' 27.1928 Ib/jam. fi*
00 detik/jam x 57,5480 b/

= 1.2141 f/detik

« oi[L)

2141° )
x32.174 |

e

I-_J

=0,0229 ft

APa = (AFa+Fxp
144

_(1,1802 +0,0229) x 57.5480
144

= 0,48 Psi

APa hitung < APa maksimum = 10 Psi (aliran gas), maka desain cooler
memenuhi syarat untuk digunakan.

Pipe side
Untuk Re, = 28090,1320, didapat faktor friksi, f:

5
f = 0,0035 + 0—"4—

RL‘,;. ]n,»l.:

o
=0.0035 + s ¥y
(28090.1320)™"

=0.,0071

(p = berat jenis = | grfcm'; = 62,43 Ib/ft’)



I
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Sehingga :

_ 4x0,0071x427971.4808" x 40
2x4.18.10% x 62,437 x 0.1150

= 0,

"
N

33ft

APP = M
144

_ 0.5533ftx62.4
144

=0, 24 Psi

APa hitung < APa maksimum = [0 Psi (aliran cairan), maka desain cooler

memenuhi syarat untuk digunakan.
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18. COOLER III

Kode alat : C-03

Fungsi : Menurunkan suhu larutan buangan Kkeluar dari produk bawah

distilasi sebelum dialirkan ke Unit Pembuangan Limbah (UPL).

Tipe . Double pipe
air 1=30°C (86 °I)
T=100°C T=40"C
(212 °F) £-03 (104 °F)

|

airt =37 °C (98,6 °F)

Sesuai hasil perhitungan neraca massa dan neraca panas dapat diketahui :

a. Beban panas cooler (Q) = 10930,5888Kkal/jam =43375,3524 Btu/jam

b. Laju alir massa fluida panas (W) = 192,2560 Kg/jam = 423,8448 Ib/jam
c¢. Laju alir massa fluida dingin (w) = 1561,5127 Kg/jam = 3442.4883 Ib/jam

I. At; Beda suhu sebenarnya

At = (-T'. "[))‘-(T.’_ll)
I (—l|_lg)
13 ===
(!3_[|}

(212-98.6) - (104 -86)
(212-98.6)
(104 - 86)

L

2 °F

Direncanakan menggunakan pipa dengan spesifikasi : (tabel 6.2 Kern hal.110)




- IPS =27 1% in
- SCH =40
- Anulus

= Diameter Luar (OD) =238 in= 0.1983 fi
Diameter Dalam (1D) = 2,067 in=0,17225 ft

Pipa = Diamecter Luar (OD) = 1,66 in = 0,1383 (t
Diameter Dalam (1D) = 1,38 in = 0,1150

Hot Fluid (fluida panas), annulus (larutan)

a. Luas aliran, a,
n bl

a, = =(0:-D})
g\

p— ?

#(0,172253 ~0.1383%)

=0,0083 fi

Diameter ekuivalen (De) :

o i-n)
D,

_ (0.17225% - 0,1383?)
0,1383

=0,0762 ft

. Kecepatan massa, G,

G, = ¥
a

_ 4238448 Ib/jam
0.0083 f1°

= 51065,6386 Ib/jam.ft°

Lamp. C-116
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Bilangan Reynold; Re,

RL:_, - .[)cx(;a_

i

- 104 +212
Pada Tc = 71

= 158 “F, didapat sifat-sifat fisik fluida dingin:

Viskositas. w =121 Ib/jjam .ft

Konduktivitas panas. Kk = 0,29 Btu/jam.ft’

Kapasitas panas, ¢ =0,83 Bu/Ib.°F

Re. — 0:0762 ftx 51065,6368 Ib/jam.ft’
’ 1.21Ib/jam. ft

=3217.3072

N

d. Koefisien heat transfer outside; ho :

k 13 7 0,14
hy = JH( )[ﬂ) it
De /\ k Hw

Untuk R, = 3217,3072 maka dari fig. 24 Kern didapat JH = 12

b = 12f 0:29 0,83.\:!.21] e
0.0762 )1 0.29

= 69.0640 Btu/jam.ft".

. Cold Fluid (fluida dingin) : pipa (air pendingin)
a. Luas aliran. a,

G
a, = =D
3

=234 L iise
K|

=0.0104 {*
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b. Kecepatan massa, Gy,
W

d
“p

Gy =

3442.4883 Ib/jam
0.0104 f°

= 331008.4904 Ib/jam.

¢. Bilangan Reynold . Re,

DxG
Re, & —F—
1
o
Pada t. = i(fi?& =92.3 "F. didapat sifat-sifat fisik fluida dingin :
Viskositas,

p = 1,7521 Ibjjam .ft
Konduktivitas panas, k = 0,3605 Btu/jam.ft’

Kapasitas panas ¢ = 1,0 Biw/Ib.°F

Re. - 011501t x 331008.4904 Ib/jam.fi’
' 1,7521 Ib/jam. fi

=217259154

d. Koefisien perpindahan panas bagian dalam; h,

h, =JH (iMC—”) [—“J
D k ol

Untuk Re, = 217259154 dari fig. 24 Kern didapat JH = 70

f ~ =N/ : <9 \“
h. =7ﬂ't0“’603 )[]__0_\|?:"_1 (l}

0.1150 )L 03605

=371,6978 Btu/jam.f* °F
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hi = hix —

~

Y
= 371.6978 x ( L J
L 1.66

o

=309,0018 Btu /jam > °F
4. Koefisien perpindahan panas keseluruhan: Uc :

hio = ho
Ue =

hio + ho

_309,0018 x 69,0640
309,0018 + 69,0640

= 56,4476 Bw/jam fi* °F

5. Koefisien perpindahan panas desain; Up :

A V. (Rd = 0,003)
U, U,

R R It
U, 564476

Up =48,3092 Bu/jam ft* °F
6. Luas perpindahan panas yang dibutuhkan; A

A =%
U, x At

_ 43375,3524 Bw/jam
48,3092 Btu/jam.ft* x 52 °F

= 17,2667 It°
Dari Tabel 11 Kern hal. 844 untuk pipa 1% in IPS luas permukaan luar pipa
per-ft panjang pipa a, = 0.435 ft'/ft.

Panjang pipa yg dibutuhkan; L :
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0.435 /1t

=397t

7. lLuas perpindahan panas sebenarnva: Ay

Digunakan | hairpins, maka :
Ajorckss = 1 x 40 ft x a,
=1 x40 fix 0,435 ft*/ft
= 1740 ¢
8. Koefisien perpindahan panas desain koreksiz Up koreksi

Q

Up koreksi = —————
T Ay XA

43375,3524 Btu/jam
17,40 ft* x52 °F

= 47,9392 Btu/jam.ft*.f

9. Faktor pengotoran sebenarnya; Rd :

g o UeUs
U, x Ug

_ 56,4476 - 47,9392
564476 x 47,9392

=0,0031

Rd desain > Rd minimum = 0,003, maka perancangan alat cooler memenuhi

syarat untuk digunakan.



10. Pressure Drop

a. Anulus side

4.1.G’.L

2.0.p . De'

Ala =

De” =(Da-Dy)

=(0.17225 - 0,1383)

0,03395 fi

Rl = D.'Ga
i

_ 0,03395 fi x 51065,6386 Ib/jam.ft*
1.211b/jam.ft

989,4860

0,24
f =00035+ ———
(ke

=0,0035 + — 2t __
(989.4860)"
=0,0181
Maka :

Afq = F30.01811x(51065,6386)° x 40
‘ 2x4.18.10° x 62.43% x 0.03395

=0.0682 fi

V- G 5!(}(15,6386Ibij:sm.['l"

3600p 3600 detik/jam x 62.43 Ib/ft’

=0,2272 fV/detik

Lamp. C-121
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[ 0,2272°
= I i S
| 2x32.174

\ )

= 0,0008 f1

APE = (AFa+lFyxp
144

_ (0,0682 +0.0008) x 62.43
144

=0,03 Psi

APa hitung < APa maksimum = [0 Psi (aliran cairan), maka desain cooler
memenuhi syarat untuk digunakan.

Pipe side
Untuk R, = 2175.9154. didapat faktor friksi; f:

£ =00035+ 224

i prem— -
(21759154)"

= 0.0075

{(p = berat jenis = 62.43 Ib/ft})
Schingga :

3

‘ £.G2 .1
AF, = - ;

2.g.p.D

o 5

_ 40,0075 x (331008.4904” ) x 40
2 X 4.18.10% x (62.43)° x 0.1150

=0.3

A

Psi
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AlFpxp

/_\l) =
g 144

0.35 ft x62.43
144

It

0,15 Psi
APa hitung < APa maksimum = 10 Psi (aliran cairan), maka desain cooler

memenuhi syarat untuk digunakan.
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19. TANGKI PRODUK ALIL ASETAT

Kode Alat : T -03

Fungsi : Menampung sementara produk alil asetat untuk satu bulan hasil
produksi sebelum dipasarkan.
Tipe

: Silinder vertikal dengan tutup atas dishead dan tutup bawah plat datar

Kondisi penyimpanan bahan :
Tekanan : 1 atm
Suhu :30°C
1. Volume tangki; Vt :
Dari perhitungan neraca massa diketahui :

Laju alir massa, m = 946,9697 Kg/jam

Densitas, p=0,9218 gr/icm® = 921,8 Kg/m®

Volume bahan untuk 1 bulan (720 jam) penyimpanan :

g =mxt @()A
P N
_ 946,9697 kg/jam x 720 jam
921.8kg/m’ H=1,5D
=740 m’
+ 4
Tangki dirancang dengan ketentuan : < = >|

a. 90 % dari volume tangki terisi larutan

b. Perbandingan tinggi (H) = 1.5 diameter (1D)

Digunakan tangki sebanyak 2 buah
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Maka volume untuk | buah tangki :

L i

0.90x 2

_ ?49 m’
090x2

3
=411 m
2.

Dimensi tangki

Volume tangki = volume silinder + volume tutup

Volume silinder, Vs =% n.D*. H (H=1,5D)

=Yn.D*.(1.5D)

=0375n.D°

Volume tutup; Vh = (0,000049 D?) (Pers. 5.11 hal. 88 Brownell &

Young)

(Dimana Vy, dalam satuan f©’ dari D dalam satuan in).

Maka :
Vt =Vs+ Vh

=0.375 1 D’ +0.084672 D
=1,2622 D°

Diameter tangki :

. 173
Y
11,2622

_(41m’ L
1.2622

= 6,88 m
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Tinggi silinder adalah :
H =15D
=15x6.88m
=1032m

"
J.

Tebal dinding tangki; ts :

Untuk internal pressure, tebal dinding (Shell) dihitung dengan pers. 13-1
Brownell & Young hal. 254 :

B Pig

—< | — 4+ C'
f.E-0,6P

L

Dimana :
P> = tekanan desain; atm

r = jari-jari tangki; cm

2D =% x6,88=3,44=344cm
/= tegangan yang diijinkan bahan konstruksi: atm
. = efisiensi pengelasan
C = faktor korosi diambil 1/8 in (0,3175 cm)
Diambil faktor keamanan desain 20% :
P desan = 1206 Popetiis
= 1,20 x | atm
= 1.20 atm

Dari tabel 5.6 Brownell & young hal. 88 untuk dishead, diketahui untuk tebal

tutup: t, = 7/16 in

Sf = Standard Straight Flange = 1% — 3% in (diambil sf = 2 in = 5,08 ¢cm)

ler = Inside Crown Radius =1 5/16 in=3,33373 cm
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Maka tinggi head :

& = 1D shell 688

9

2

=344 ¢m

AR = .-"Dx)'rf.'ﬂ _

or

=344 - 3.33375
= 340,66625 cm

BC =rc-Irc (rc = 0D shell = 689,5875 ¢cm)

= 689,587 - 3,33375
=686,25375 cm
AC =(Bc?-Ab" )2
= (686,25375% - 340,66625%)'

= 595,7270 cm

Bahan konstruksi yang digunakan Carbon Steel SA-212 Grade B dengan nilai

f = 17500 Psi = 1190,5 atm (tabel 13.1 hal. 251 Brownell and Young) dan

diambil pengelasan type double — welded butt joint E = 80 % (tabel 13.2 hal.
254 Brownell and Young).
Maka :

1. 20atm x 344 ¢m —
= +0.3175¢cm
1190.5atm x 0.80-0.6 x 1.20 aum

L

=0.7513 ¢cm

Digunakan tebal plat standar = 3/16 in (0.79375 cm)



4. Tebal tutup atas
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Tebal tutup atas (standar dishead) dihitung dengan persamaan (13.12)

Brownell & Young hal. 258 :

0,885.P.r,
f.E-0.6.P

th
Dimana :
P =tekanan desain; atm
re = Crown radius; cm
f =tegangan yang diijinkan bahan konstruksi; atm
E = efisiensi pengelasan = 80 %
C = faktor korosi (diambil 1/8 in =0,3175 cm)
r. = 0D shell = 1D shell +2 x
=688 + (2 x 0,79735)
= 689,5875 cm
Bahan konstruksi sama dengan Shell

Maka :

0.885x 1,20 atm x 689,5857 cm
1190.5atm x 0.80-0.1x1.20 atm

h —

+0.3175¢cm
= |,0865 cm

Digunakan tcbal tutup standar 7/16 in (1,11125 cm)
b =r—-AC
= 689.5857 - 595,7270

=903,8605 cm
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OA =t +b+sf

= 1,11125 + 93,8605 + 5,08
=100,05175cm=1m
Sehingga tinggi total tangki (Hy) :

Hy = tinggi shell (H) + tinggi tutup (OA)

=10,32 + 1
=11,32cm

5. 'Tebal tutup bawah

Tebal tutup bawah (plat datar) dihitung dengan menggunakan persamaan 3.16

hal. 45 Brownell & Young, yaitu :

Dimana :

P =tekanan desain; atm

d = diameter dalam shell; cm

=688 cm

/= tegangan yang diijinkan bahan Konstruksi; atm

E = efisiensi pengelasan = 80 %

C = faktor korosi (diambil 1/8 in=0,3175 ¢m)

Bahan konstruksi untuk plat tutup bawah sama dengan shell.

Maka :

1,20 atm x 688 cm
2x1190.5atm x 0.80

+0.3175¢m

=0,7509 ¢m

Digunakan tebal plat standar 5/16 (0,79375 c¢m)
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LAMPIRAN D
PERHITUNGAN ANALISA EKONOMI

1. Perkiraan Harga Alat

Pabrik alil asetat direncanakan akan didirikan pada tahun 2011, dimana
perkiraan harga alat berdasarkan harga alat pada tahun 2003.

Penentuan harga alat tahun 201 1, dihitung dengan persamaan sebagai berikut :

Dimana : Ex = harga alat pada tahun 201 |
Ey = harga alat pada tahun 2003
Nx = indeks harga pada tahun 2011

Ny = indeks harga pada tahun 2003

Dari tabel 13 Peters hal. 163 (Chemichal Plant Desien and Operation) dan

www.eng.tips.com didapat “Annual Chemichal Plant Indeks™ dengan menganggap
Kenaikan indeks tetap tiap tahun merupakan fungsi lincar. schingga tahun dan
indeks harga pada tahun vang ditentukan merupakan persamaan garis lurus.

Penentuan indeks harga dilakukan denagn metode last square (Peters, hal. 760).




Penentuan Indeks Harga pada Tahun 2011

Tabel D-1. Penentuan Indeks Harga
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No. | Tahun (X) [ Indeks harga (Y) X X.Y |
l. 1990 356 3960100 708440 |
2, 1991 361.3 3964081 7193483 |
3. 1992 358.2 3968064 7135344 |
4. 1993 359.2 3972049 715885.6
i 1994 368. 1 3976036 7339914 |

6. 1995 381.1 3980025 7602945 |

| 7. 1996 381,7 3984016 7618732 |

g 1997 386,5 3988009 771840,5
9. 1998 389,5 3992004 778221
10. 1999 390,6 3996001 780809.4
b1 2000 394,1 4000000 788200

|12, 2001 400, 4004001 801800,7

L 13, 2002 405 4008004 810810

| = 25948 4932 51792390 9845049

Bentuk umum persamaan last squares :
y Satb(x-7)

Dimana:a =Yy

b o2 (X=X -Y)
> (& =%

T N
E(T\—x)(?—ylzixy*(“'\“y]

n

Dari tabel D-1 diperoleh :
IX  =25948 X = (2x/n) = (25948/13) = 1996

XY =51792390




. 15948) -\l
sox)  =51792300 - | G3H8) |
13 )
=182
Ly =4932

Yxy = 9845049

[ 239 : 4932
S (X -X) (¥ - ¥) = 9845049 !\.—L’:‘”-‘ 4"’“}

13
=777
Maka didapat :
a =y
=Xy/n
4932

—— =379,3846
13

> (x=x)(y-Y)
2. (m=N)

™
182

b —

[}

4.2692

Sehingga :

Il

y 379.3846 + 4.2692 (x — 1996)

37938406 + 4.2692 x — 8321.3232

Il

4.2692 x — 8141.9386
Dimana :y = indeks harga

x =tahun

Lamp. D- 3




Jadi indeks harga untuk tahun 2011 adalah :
y o =(42692x2011)- 81419386
=443.4220
Indeks harga untuk tahun 2003 adalah :
v =(4.2692 x 2003) — 81419386
=409.269
Contoh perhitungan harga peralatan :

I. Tangki Bahan Baku Asam Asetat

Lamp. D- 4

Kode : T-01
Kapasitas :222,5m’ x 35,315 ft'/m’ x 7,481 gallon/ft’ = 58783 gallon
Tipe : Silinder vertikal dengan tutup atas dishead dan tutup

bawah plat data
Bahan konstruksi : Stainless Stell

Jumlah : 2 buah

Berdasarkan data dari situs WWW.matches.com didapat harga alat pada tahun

2003 sebesar USS 48.300

= Harga alat tahun 2003 x

indeks harga tahun 2011

indeks harga tahun 2003

4434226

=USS 48300 x ————
409.2690

= US$ 52.33]

Penentuan harga peralatan yang lain dihitung dengan metode seperti di atas

dan hasil perhitungan pada tabel harga peralatan sebagai berikut :




Tabel D - 2. Harga Peralatan Proses

' llarg;lﬁiit_ ~Jumlah
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fiar;qa Total

Sumber

[ No. Nama Alat 2011 (buah) 2011

| (USS) (USS) -

| 1. | Tangki BB Asam Asctat 52.331 2 104.662
2. | Pompa Larutan Asam Asetat 1.625 2 5.250
3. | Vaporizer 7.909 I 7.909
4. | Compressor Asam Asetat 44.963 I 44.963
5. | Tangki Propilen 80.392 2 160.784
6. | Expander Gas Propilen 16:252 I 16.252 |
7. | Filter Udara 867 I 867
8. | Compressor Udara 50.164 l 50.164
9. | Heater | 1.083 l 1.083
10. | Reaktor | 111.812 1 111.812
I'l. | Expander Gas Il 24.378 I 24.378
12. | Cooler | 9318 I 9318
13. | Flash Drum 11,918 | 11.918
14, | Pompa Bottom Flash Drum 2.492 2 4.984
15. | Heater Il 975 1 975
16. | Distilasi 92.093 I 92.093
17. | Condenser Distilasi 14.627 1 14.627
18. | Accumulator Distilasi 3.142 1 3.142
19. | Pompa Refluks Distilasi 2.925 2 5.850
20. | Reboiler Distilasi 11.593 l 11.593
21. | Pompa Bottom Distilasi 1.408 2 2816
22. | Cooler I 975 | 975
23. | Cooler 111 975 1 975
24. | Tangki Produk Alil Asetat 78.008 2 156.016

Total Harga Peralatan Proses Pada Tahun 2011 841.406

Total harga peralatan proses pada tahun 2011 = USS 841.406

Diperkirakan biaya impor, pengangkutan, pembongkaran dan transportasi alat

sampai dilokasi 25 % dari harga alat, Jadi harga alat adalah :

= 1,25 x USS 841.406

= USS$ 1.051.758

I




Tabel D — 3. Harga Peralatan Utilitas
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Harga/Unit | Jumlah Harga ]
No. Nama Alat 2011 (buah) | Total 2011
(USS) (USS)
I. | Tangki Pengendap 11.376 1 11.376
2. | Kation Exchanger 11.160 | 11.160
3. | Anion Exchanger 11.160 1 11.160
4. | Coling Tower 127.955 I 127.955
5. | Pompa Air Sungai 4.876 2 9,752
6. | Pompa Tangki Pengendap 4.876 2 9.752
7. | Pompa Distribusi Air 4.876 2 9.752
8. | Pompa Air Umpan Boiler 2.059 2 4.118
9. | Pompa Distribusi Air Pendingin 5.851 2 11.702
10. | Pompa Resirkulasi Air Pendingin 5.851 2 11.702
1'1. | Pompa Air Sanitasi 4.442 2 8.884
12. | Boiler 178.228 | 178.228
13. | Generator 119.505 | 119.505
14. | Tangki Bahan Bakar 3.900 1 3.900
15. | Tangki Saringan Pasir 25.786 1 25.786
16. | Tangki Air Umpan Boiler 1517 1 1.517
17. | Pompa Bahan Bakar 758 2 1.516
Total Harga Peralatan Utilitas Pada Tahun 2011 557.765

Total harga peralatan utilitas pada tahun 2011 = US$ 557.765

Diperkirakan biaya impor, pengangkutan, pembongkaran dan transportasi alat

sampai di lokasi pabrik 25 % dari harga alat. Jadi harga alat :

= 1,25 x US$ 557.765

= US$ 697.206

Tabel D — 4. Harga Peralatan yang Dibuat di Lokasi Pabrik

—

Harga/Unit | Jumlah Harga
No. | Nama Alat 2011 (buah) | Total 2011
(USS) (USS)
I. | Bak Air Sungai 57.793.200 1 57.793.200
2. | Bak Air Bersih 57.793.200 I 57.793.200
3. | Bak Air Pendingin 59.550.000 I 59.550.000
4. | Bak Air Sanitasi 26.407.500 | | 26.407.500
Total Harga Peralatan yang Dibuat di Lokasi Pabrik 201.543.900
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Total harga (peralatan proses + peralatan utilitas) :
= USS$ 1.051.758 + US$ 697.206
= UUSS 1.748.964

Diambil kurs konversi | USS = Rp. 10.000

Maka harga (peralatan proses + peralatan utilitas) :
= Rp. 10.000/1 US$ x USS 1.748.964

= Rp. 17.489.640.000

Total harga perlatan :

= (alat proses + alat utilitas) + alat yang dibuat di lokasi pabrik
= Rp. 17.489.640.000 + Rp. 201.543.900

=Rp. 17.691.183.900




2. Perkiraan Modal Investasi
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Modal investasi dihitung berdasarkan harga peralatan dan disesuaikan

dengan tabel 17. Peters halaman 183 untuk proses cair.

a. Modal tetap (fixed capital investment)

I. Biava langsung (direct cost) % (E) Cost
- Harga peralatan 100 % Rp. 17.691.183.900
- Pemasangan alat 47 % (a) Rp. 8.314.856.433
- Instrument dan control 18 % (a) Rp. 3.184.413.102
- Perpipaan 66 % (a) Rp. 11.676.181.374
- Instalasi listrik 11 % (a) Rp. 1.946.030.900
- Gudang dan perawatan 18 % (a) Rp. 3.184.413.102
- Fasilitas dan pelayanan 70 % (a) Rp. 12.383.828.730
- Halaman 10 % (a) Rp. 1.769.118.390
- Tanah 6 % (a) Rp. 1.061.471.034
Total Rp. 61.211.496.294
2. Biaya tak langsung
- Rekayasa dan supervise 33 % (a) Rp. 5.838.090.687
- Biaya konstruksi 41 % (a) Rp. 7.252.385.399
Total Rp. 13.091.476.086
3. Biaya kontraktor 5 % (a) Rp. 3.715.148.619
4. Biaya tak terduga 10 % (a) Rp. 7.430.297.238

Total modal tetap (FCI) adalah :
FCI =()+(2)+(3)+#)

= Rp. 85.448.418.237

b. Modai kerja (working capital investment)

WCl =15% TCl

¢. Modal tetap (total capital investment)

TCl =FCl+0.15TCl
TCI - 0,15 TCI = FCI

0,85 TCI = FClI
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TCI = FCI/0.85

_ Rp.85.448.418.237

0.85

= Rp. 100.527.550.867

Investasi ini direncanakan 40 % modal sendiri dan 60 % modal pinjaman dari
bank dengan masa Konstruksi 2 (dua) tahun. Dimana 60 % dari total investasi
dikeluarkan pada tahun pertama.
a. Investasi pada tahun pertama (-1) konstruksi :
[nvestasi tahun pertama adalah 60 % TCl

=60 % TCI

= 60 % x Rp. 100.527.550.867
Ihvestasi ini terdiri dari 40 % modal sendiri dan sisanya modal pinjaman.
1. Modal sendiri

=40 % TCI

=40 % x Rp. 100.527.550.867
= Rp. 40.211.020.347
2. Modal pinjaman
= (investasi tahun pertama) — (modal sendiri)
= Rp. 60.316.530.520 — Rp. 40.211.020.347
= Rp. 20.105.510.173
Bunga pinjaman akhir tahun pertama sebesar 15 % pertahun
=15 % x modal pinjaman
=15% x Rp. 20.105.510.173

= Rp. 3.015.826.526




b.
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Total investasi tahun pertama konstruksi :
= investasi tahun pertama + bunga pinjaman
=Rp. 60.316.530.520 + Rp. 3.015.826.526
=Rp. 63.332.357.046

Investasi pada akhir tahun masa konstruksi (0) :

Pada akhir masa konstruksi dikeluarkan biaya 40 % dari total investasi
(TCI).

=40 % x TCI

=40 % x Rp. 100.527.550.867

= Rp. 40.211.020.347
Bunga pada akhir masa konstruksi (0) :

0,15 (Rp. 40.211.020.347 + Rp. 20.105.510.173 + Rp.
3.015.826.526)

= Rp. 9.499.853.557
Total investasi pada akhir masa konstruksi (0) :
= modal pinjarnan + bungan pinjaman
= Rp. 40.211.020.347 + Rp. 9.499.853.557
= Rp. 49.710.873.904
Jadi total investasi yang dikeluarkan sebesar :
= investasi tahun pertama (-1) + investasi akhir konstruksi (0)
= Rp. 63.332.357.046 + Rp. 49.710.873.904

=Rp. 113.043.230.950
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3. Perhitungan Biava Produksi dan Biava Operasi

Biaya ini merupakan jumlah dari biaya langsung, biaya tak langsung dan

biaya tetap yvang berhubungan dengan proscs produksi.

a. Biava bahan baku

I

[

Asam Asetat

Kebutuhan (kg/jam) =583.2764

Harga per kg = Rp. 25.000

Harga per tahun = Rp. 115.488.727.200
Propilen

Kebutuhan (kg/jam) =409.9511

Harga per tahun = Rp. 17.500

Katalis

Kebutuhan (kg/tahun) =71184

Harga per kg = Rp. 50.000
Harga per tahun = Rp. 355.920.000
Total biaya bahan baku = (1 + 2 + 3)

= Rp. 172.663.869.660

b. Biaya utilitas

Bahan bakar

Kebutuhan (liter/jam) =41.7
Harga per liter =Rp. 6.350

Harga per tahun = Rp. 2.163.229.200




J

fwd

Koagulan AlSOy4, 1810
Kebutuhan (kg/jam) = 0,454
Harga per kg = Rp. 7.500

Harga per tahun = Rp. 26.967.600

Listrik

Kebutuhan (KWH) =131

Harga per KWH =1.150

Harga pertahun = Rp. 1.375.308.000
Kaporit (Air Sanitasi)

Kebutuhan (kg/jam) =0,0396

Harga per kg = Rp. 17.500

IHarga per tahun = Rp. 5.488.560

HCI 37 % (untuk regenerasi resin)

Kebutuhan (kg/jam) =0,109
Harga per kg = Rp. 15.000
Harga per tahun = Rp. 77.079

. NaOH (untuk regenerasi resin)

Total biaya bahan baku

Kebutuhan (kg/jam) = 17,9394
Harga per kg = Rp. 17.500
Harga per tahun

= Rp. 6.550.005

= Rp. 3.577.620.444

=[(1) +Q2)+@3) +(4) + (5) +(6)] -
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c. Gaji karvawan
Tabel D - 5. Gaji Karyawan Pabrik Alil Asetat
No. Jabatan Jumlah [ Gaji Perbulan |Total Gaji (Rp.)
S o (Rp.)
.| Dircktur | 27.500.000 27.500.000
2. | Sckertaris Perusahaan | 5.000.000 5.000.000
3. | Sl Sckenaris Perusahaan 3 2.750.000 8.250.000
1. Dircktur Teknik & Produksi | 20.000.000 20.000.000 |
5. | Dir. Administrasi & Keuangan 1 20.000.000 20.000.000
| 6 Dircktur Pemasaran 1 20.000.000 20.000.000
7 Kepala Litbang ! 17.500.000 17.500.000
8. | Staf Litbang 1 2.750.000 11.000.000
9. | Kepala Departemen Teknik 1 12.500.000 12.500.000
10. | Kepala Bagian Maintenance 1 7.500.000 7.500.000
11. | Kepala Bagian Teknik | 7.500.000 7.500.000
12. | Staf Departemen Teknik 6 2.750.000 16.500.000
13. | Kepala Departemen Produksi | 12.500.000 12.500.000
14, | Kepala Bagian Proses & Produksi 1 7.500.000 7.500.000
15. | Kepala Bagian Laboratorium 1 7.500.000 7.500.000
16. | Kepala Bagian Utilitas 1 7.500.000 7.500.000
17. | Kepala Bagian Quality Control 1 7.500.000 7.500.000
18. | Staf Departemen Produksi 6 2,750.000 16.500.000
19. | Kepala Depl. Kepegawaian 1 12.500.000 12.500.000
20. | Kepala Departemen Diklat 1 7.500.000 7.500.000
21. | Kepala Departemen Personalia 1 7.500.000 7.500.000
22. | Kepala Bag. Keschatan & Kes. Kerja | 7.500.000 7.500.000
23. | Kepala Bagian Keamanan 1 7.500.000 7.500.000
24, | Staf Departemen Kepegawaian 6 2.750.000 16.500.000
25. | Kepala Dept. Administrasi & Keuangan Kepala 1 12.500.000 12.500.000
26. | Bagian Anggaran & Keuangan 1 7.500.000 7.500.000
27. | Kepala Bagian Pembukuan 1 7.500.000 7.500.000
28. | Staf Dept. Administrasi & Keuangan Kepala 6 2.750.000 16.500.000
29. | Dept. Pemasaran & Pembelian 1 12.500.000 12.500.000
30. | Kepala Bagian Pemasaran I 7.500.000 7.500.000
31. | Kepala Bagian Gudang & Pembelian 1 7.500.000 7.500.000
32. | Suaf Dept. Pemasaran dan Pembelian 6 2.750.000 16.500.000
33. | Kepala Departemen Umum & Distribusi l 12.500.000 12.500.000
34. | Kepala Bagian Distribusi ] 7.500.000 7.500.000
35. | Kepala Bagian Transportasi | 7.500.000 7.500.000
36. | Staf Departemen Umum & Distribusi 6 2.750.000 16.500.000
37. | Perawat & K3 9 2.750.000 24.750.000
38. | Karyawan {"roses & Mioduksi 75 3.000.000 225.000.000
39. | Karyawan Laboratorium 8 2.750.000 22.000.000
40. | Karyawan Quality Centrol 8 2.750.000 22.000.000
41. | Petugas Keamanan 12 2.250.000 27.000.000
42, | Sopir 5 2.000.000 10.000.000
3. | Petugas Kebersihan ) 9 1.750.000 15.750.000 |
Total 197 | 769.750.000 |

Total gaji karyawan perbulan

Total gaji karyawan pertahun

= Rp. 769.750.000

=12 x Rp. 769.750.000

= Rp. 9.237.000.000



|. Manufacturing Cost
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a. Biaya produksi langsung (direct production cost)

I. Bahan baku Rp. 172.663.869.660

2. Gaji karyawan Rp. 9.237.000.000

3. Utilitas Rp.  3.577.620.444

4. Pengawasan 15 % (2) Rp. 1.385.550.06G0

5. Pemeliharaan & perbaikan 2 % FCl1 Rp.  1.708.968.365

6. Operasi supplay 0.5 % FCI Rp. 427.242.091

7. Laboratorium 10 % (2) Rp. 923.700.000

8. Paten % rovalty 2 % TPC Rp. 0.02 TPC
Total  Rp. 189.923.550.559 +0,02TPC

b. Biaya tetap (fixed charges)

1. Depresiasi 10 % FCI Rp. 8.544.841.824

2. Pajak 3 % FCI Rp. 2.563.452.547

3. Asuransi 0,5 % FCI Rp. 427.242.091
Total  Rp. 11.535.536.462

c. Biaya pengeluaran tambahan pabrik
(Plant overhead cost) 5 % TPC Rp. 0.05 TPC
Jadi total manufacturing cost :
=(a) + (b) + (c)
= Rp. 201.459.487.021 + 0,07 TPC
2. Pengeluaran Umum (General Expenses)

a. Biaya produksi 4% TPC  Rp. 0.04 TPC

b. Biaya distribusi 5%TPC  Rp. 0.05 TPC

¢. Riset dan pengembangan 5 % TPC  Rp. 0,05 TPC

d. Pembiavyaan 5%TPC  Rp.
Total  Rp. 5.026.377.543 + 0,14 TPC

Maka total biaya produksi (toral product cost)

TPC

= manufuacturing cost + general expenses

= Rp. 206.485.864.565 = 0.21 TPC

TPC 0,21 TPC = Rp. 206.485.864.565
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Rp.206.485.864.565
0.79

TPC =

Rp. 261.374.512.107

4. Harga Penjualan Produk

Produk total alil asetat = 7.500 ton/tahun = 7.500.000 kg/tahun, dengan harga jual
per kg Rp. 40.900. Harga penjualan produksi per tahun (S) :
= Rp. 40.900/kg x 7.500.000 kg

= Rp. 306.750.000.000

5. Perhitungan Break Event Point (BEP)

Perhitungan BEP menggunakan persamaan sebagai berikut :

BEP = FC+0,35VC <100 %
S-0,78vC-VC
Dimana : S : total harga penjualan (sales)

FC  : biaya tetap (fixed charges)
SVC : biaya semi variabel (semi variabel cost)
VC  : biaya vaiabel (variabel cost)

a. Biaya tetap (FC)

I. Depresiasi (10 % FCI) Rp. 8.544.841.824
2. Pajak (3 % FCI) Rp. 2.563.452.547
3. Asuransi (0,5 % FCI) Rp. 427.242.091

Total Rp. 11.535.536.462

b. Biaya variabel (VC)

I. Bahan baku & pembantu Rp. 172.663.869.660
2. Utilita Rp. 3.577.620.444
3. Paten dan rovalty Rp. 5.227.490.242

Total Rp. 181.468.980.346




Lamp. D-16

¢. Total harga penjualan (S) Rp. 306.750.000.000
d. Biaya semi variabel (SVC)

I. Pembiayaan Rp. 5.026.377.543

2. Gaji karyawan Rp. 9.237.000.000

3. Laboratorium Rp. 923.700.000

4. Pemeliharaan dan perbaikan Rp. 1.708.968.365

3. Operation Suplay Rp 427.242.091

6. Plant over head cost Rp. 13.068.725.605

7. Administrasi Rp. 10.454.980.484

8. Riset dan Pengembangan Rp. 13.068.725.605

9. Distribusi dan penjualan Rp. 13.068.725.605

Total Rp. 66.984.445.300

Maka, BEP

Rp.11.535.536.462 + 0,3 x Rp.66.984.445.300

= x|
Rp.306.750.000.000 - 0,7 x Rp.66.984.445.300 — Rp.181.468.980.346

| =40,35 %

6. Perhtitungan Shut Dwon Point (SDP)

Perhitungan SDP menggunakan persamaan :

Spp - __ 03SVC
$-0,7SVC-VC

x 100 %

Dimana: S : total harga penjualan (sales)

FC  : biaya tetap (fixed charges)

SVC : biaya semi variabel (semi variabel cost)
VC  : biaya vaiabel (variabel cost)
Maka SDP :

0.3 x Rp.66.984.445.300

00 %

B Rp.306.750.000.000 - 0,7 x Rp.66.984.445.300 — Rp.181.468.980.346

-l =25,63 %

x 100 %




7. Perhitungan Cash Flow

a. Laba kotor
= Harga penjualan — TPC
= Rp. 306.750.000.000 - Rp. 261.374.512.107
= Rp. 45.375.487.893
b. Pajak penghasilan
=35 % — laba kotor
=35 % — Rp. 45.375.487.893

= Rp. 15.881.420.763

c. Laba bersih
= Laba kotor — pajak
=Rp. 45.375.487.893 — Rp. 15.881.420.763

= Rp. 29.494.067.130
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d. Pengembalian pinjaman direncanakan 7 tahun, dengan bunga pinjaman 15 %

pertahun. Pengembalian pinjaman untuk tahun ke-n :

_Jumlah pinjaman

+ bunga tahun ke - n
7 tahun

_ Rp.72.832.210.603
7

+ bunga tahun ke —n

=Rp. 10.404.601.515 + bunga tahun ke-n

(Hasil perhitungan dapat dilihat pada tabel cash flow)
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c. Cash flow
= Laba bersih + depresiasi
= Rp. 29.494.067.130 + Rp. 8.544.841.825
=Rp. 38.038.908.954
f.  Net cash flow
= Cash flow — pengembalian pinjaman
= Rp. 38.038.908.954 — pengembalian pinjaman

(Hasil perhitungan dapat dilihat pada tabel cash flow)

¢. Discount cash flow

_ Net cash flow
(1+0,15)"

(Hasil perhitungan dapat dilihat pada tabel cash flow)

Return on Investment (ROI)

a. ROI sebelum pajak

I LLaba kotor < 100%
TCI

_ Rp.45.375.487.893

Rp.100.527.550.867

x 100 %

= 54,14 %
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(Syarat ROI minimum sebelum pajak = 44 % untuk industri kimia beresiko

tinggi. tabel. 54 hal. 193, Aries dan Newton).
b. ROI sesudah pajak

_ Laba bersih

= x 100 %
I'Cl
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Rp.29.494.067.13
= Jpados 00010 a5
Rp.100.527.550.867

== 2(}.34 %

Pay Out Time
a. POT sebelum pajak

FCI
LLaba kotor + Depresiasi

Rp.84.448.418.237
Rp.45.375.487.893 + Rp.8.544.814.824

1,6 tahun
(Syarat POT maksimum sebelum pajak = 2 tahun untuk industri kimia
beresiko tinggi, tabel. 55 hal. 196, Aries dan Newton).

b. POT sesudah pajak

FCI
Laba kotor + Depresiasi

Rp.84.448.418.237
Rp.29.494.067.120 + Rp.8.544.814.824

= 2.3 tahun

Interest Rate of Return (IRR)

Untuk perhitungan IRR pada setiap tahun, untuk berbagai harga inflasi dihitung

dengan persamaan sebagai berikut :

cash fmv |
Present value = Z [ / J

I+1
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Dimana : 1 = inflasi
" n = tahun

Nilai (i) didapat dengan cara trial and error. vaitu apabila present value sudah
sama dengan total investasi, maka (i) yang dicoba dianggap sudah benar. Dari
hasil trial dan error pada tabel cash flow didapat nilai (i) = 0,3137.

IRR = 03137 x 100 %

=3137%
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