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Prarancangan Pabrik Propilen Glikol dari Propilen

Oksida dan Air Kapasitas 30.000/Tahun

DIAGRAM ALIR PROSES PRARANCANGAN PABRIK PROPILEN GLIKOL DARI PROPILEN

KAPASITAS 30.000 TON,

OKSIDA DAN AIR

[TAHUN

KODE KETERANGAN
F-111 TANGKI PROPILEN OKSIDA
F-113 TANGKI METHANOL
212 TANGKI ASAM SULFAT
F-431 TANGKI PROPILEN GLIKOL
F-432 TANGKI DIPROPILEN GLIKOL
M-110 MIXER
R-210 REAKTOR CSTR
N-310 NETRALIZER
H-320 FLASH DRUM
H-330 MENARA DESTILASI
112 POMPA 1
L-118 POMPA 2
L-115 POMPA 3
L-231 POMPA &
L-215 POMPA S
L-311 POMPA 6
L-313 POMPA 7
L-321 POMPA B
L-325 POMPA S
L-331 POMPA 10
L-335 POMPA 11
L-337 POMPA 12
L-433 POMPA 13
L-438 POMPA 14
E-322 HEATER 1
-322 HEATER 2
-326 COOLER 1
E-433 COOLER 2
E-434 COOLER 3
-323 CONDENSOR 1
-333 CONDENSOR 2
E-336 REBOILER
ACC-32a8 ACCUMULATOR 1
ACC-338 ACCUMULATOR 2
Lc LEVEL CONTROL
TC TEMPERATURE CONTROL
FIC FLOW INDICATOR CONTROL

NOMOR ARUS

TEKANAN (atm)

TEMPERATURE (C)

STEAM

- o= AIR PENDINGIN
S— AIR PROSES
CH3OM 1,5369 | 261.296% 6.2146 6.2146 4.6777 DIAGRAM ALIR PROSES PRARANCANGAN PABRIK
H20 0,0301 200,2809] 00,0155 6,2146 0,0054 60,5839 0,2322 60,5838 60,9703 54,5254 | 54,25278 0,9244 PROPILEN GLIKOL DARI PROPILEN OKSIDA DAN AIR
NaOH 0,21448 KAPASITAS 30.000 TON/TAHUN
H2504 0.2626 | 0.2626 —
C3H80O2 56,1290 246,1680 246,4966 66,1290 184,8725 | 183,9481 00,2726 L2000
oSN FERETBING T SO FEMBIMTG 2T
C6H1203 0,2158 21,6181 21,6181 21,4020 21,4020
Na2sOa 0,3806 0,3806 0,38059 - DowiAstuti Merswatl, 5.7 MEng. | Patrus Demmawan, 5.0, M.I.
TOTAL 60,1850 | 200,2809 1.5525 334,0108 0.2679 334,8472 | 0.,4466 335,2937 71,7771 261.1804 | 238,2009 | 22,9795

LAMPIRAN

I. DIAGRAM ALIR PROSES
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BUDI Oksida dan Air Kapasitas 30.000/Tahun

LAMPIRAN I. DIAGRAM ALIR UTILITAS

KETERANGAN

BU-01 : Bak Penampung Sementara

TU-01 . Tangki Karbon Aktif

TU-02 . Tangki Air Bersih

TU-03 : Tangki Kation Exchanger ppr o
TU-04 : Tangkl Anion Exchanger Infrakstrukturw
TU-05 : Tangki Air Umpan Boiler

TU-06  : Tangki Air Pendingin 1

TU-07 : Tangki Air Pendingin 2

TU-08 : Tangki Air Pendingin 3

TU-09 : Tangki Air Pendingin 4

PU 01-15 : Pompa Utilitas

Kaporit

&

o

PU-02 TU-02

| /Qﬁ Air Sanitasi
TU-01

PU-03

Perkantoran dan
Perumahan

Sistem Pendingin

air pendingin C
dari proses

TU-06

U-01

Katup
Expansi

Kondensor

Kompresor|

P
FU-04
PU-13 PU-05
— -
PU-14
008 'I

NaOH

Kondensat 90%

TU-05

a6

Make-up 10%,

PU-10

PU-12

BL

Pz
I

-
De PU-11

Air proses

L

Blowdon
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Air dari PT.
Jababeka

S Bak Penampung awal

Infrastruktur

l

Sand Filter

!

Bak Filtered Water

\ 4

A 4

Tangki Air Konsumsi
Umum dan Sanitasi

Kation

Exchanger

—| Degasifi |

Anion

Exchanger
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KOMPONEN | ARUS1 | ARUS2 | ARUS3 ARUS 4 ARUSS5 [ ARUS6 | ARUS7 | ARUS 8 ARUS 9 ARUS 10| ARUS 11 | ARUS 12
C3H60 60.1549 60.1549
CH30H 1.5369 261.2969 6.2146 6.2146 4.6777
H20 0.0301 | 200.2809| 0.0155 6.2146 0.0054 | 60.5839 | 0.2322 60.5838 60.9704 54.5254 | 54.25278 | 0.9244
NaOH 0.2144
H2504 0.2626 0.2626
C3H802 6.1290 246.1680 246.4966 6.1290 184.8725| 183.9481 | 0.2726
C6H1403 0.2154 21.6181 21.6181 21.4020 21.4020
Na2504 0.3806 0.3806 0.38059
TOTAL 60.1850 | 200.2809 | 1.5525 | 334.0108 | 0.2679 | 334.8472| 0.4466 | 335.2937| 71.7771 | 261.1804| 238.2009 | 22.9795
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LAMPIRAN

PERHITUNGAN NERACA MASSA

Kapasitas produksi = 30,000 ton/tahun
Hari kerja = 1 tahun = 330i hari
= 1 hari = 24 jam
Kapasitas produksi per-jam = 3,787.8700 kg/jam
Basis Perhitungan = 1,000 kg
Basis Operasi =1 jam
Tabel A.1 Komposisi umpan masuk
Komponen kmol/jam Fraksi kg/jam
C3HsO 213.89 0.0847 12405.62
CHsOH 10.00 0.0040 320.00
H.0 2300.00 0.9113 41400.00
TOTAL 2523.89 1.00 54125.62
Katalis 0.1% wt H2SO,4

(Sumber: Vyomesh,2005)

Tabel A.2 Data physical properties masing-masingi komponeni

Komponeni Rumus Molekul Berat Molekul (kg/kmol)
Propilen Oksida C3H60 58
Methanol CH3OH 32
Air H20 18
Asam Sulfat H2SO4 98
Propilen Glikol C3H802 76
Dipropilen Glikol C6H1403 134
Natrium Hidroksida NaOH 40

1. Dasar Perhitungan
a. Komposisi umpan

1. Propilen Oksida 99.95%

(Impuritas 0,05%)

C3H60 = 0.9995
H20 = 0.0005
2. Metanol 99.00% (Impuritas 1%)
CH30H = 0.9900
H20 = 0.0100
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3. Asam Sulfat (Katalis) 98.00% (Impuritas 2%)

H2S04 = 0.9800
H20 = 0.0200
h. Reaksi yang terjadi katalis asam

C3H60 + H.0O ——» C3H802 + H0
(Sumber: Vyomesh,2005)
Basis bahan baku = 1000 kg
Komposisi umpan masuk reaktor
C3H60 = 22.92% = 229.2005 kg/jam
CH30H = 0.59% = 5.9122 kg/jam
H20 = 76.49% = 764.8873 kg/jam
H2S04 = 0.1% x beratreaktan

c. Spesifikasi produk
Propilen Glikol 95.50% (Impuritas 0.5 %)

C3H802 = 0.96
C6H1403 = 0.04
H-0 = 0.01

d. Kebutuhan Bahan Baku
C3H60 kemurnian X massa
99.95% x 229.2005 Kkg/jam
229.0859 kg/jam
3.9498 kmol/jam

CH30H kemurnian X massa
99% x 59122 Kkg/jam
5.8531 Kkg/jam

0.1829 kmol/jam

H20

kemurnian X massa

100% x 764.8873 kgl/jam
764.8873 Kkg/jam

19.1222 kmol/jam

Jumlah katalis masuk reaktor =  0.1% berat bahan baku
(Sumber: Vyomesh,2005)
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H,S0. =0.1% x massa reaktan bahan baku
= 0.1% x 1000.0000 kg/jam
1 kg/jam
0.0102  kmol/jam

Tabel A.3 Konstanta Antoine masing-masing Komponen

Komponen A B C
C3H60 14.3145 2,756.2 | 228.0600
CH30H 16.5785 3,638.27 239.5

H-0 16.3872 3,885.7 230.17
H2S04 2.0582 -4,192.4 3.2578

(Sumber : Te Properties of Gases and Liquids, 5th ed.)
A. Perhitungan Neraca Massa di Alat

A.1 Mixer (M-110)
Berguna untuk menentukan Stage Minimum dengan Persamaan Fenske

Arus 9
CH30H
H.0
C3H802
C6H1403
C3H60 Arus 1
H20
C3H60
H.O Arus 2 . CH3OH
Tangki Arus4
— 20
s Berpengaduk _>ICI3H802
rus C6H1403
CH30H N
H,0
NM Total
Arus Masuk = Arus keluar
Arus 1+2+3+9 = Arus 4
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a) Arus Masuk
Arus 1

Arus 1 merupakan aliran umpan masuk propilen oksida (99,95%)
daritangki penyimpanan T-111

F1 C3H60 229.0859 kg/jam

3.9498 kmol/jam

F1 HO = kemurnian air X jumlah umpan

kemurnian propilen oksida masuk reaktor

0.05% x  229.0859 kg/jam
99.95%

0.1146 kg/jam
0.0064  kmol/jam

Arus 2

Arus 2 merupakan aliran masuk air dengan perbandingan umpan mol
1:20 (C3H60 : H20)

F2 H.O = 764.8873 kg/jam
= 19.1222 kmol/jam

Arus 3

Arus 3 merupakan aliran bahan pembantu metanol (99%) dari tangki
penyimpanan T-113 untuk mempertahankan fase cair-cair.

F3 CH30OH 5.8531  kg/jam
0.1829  kmol/jam

F3 H0 _ kemurnian air X jumlah methanol
kemurnian methanol masuk reaktor

= 1% x 5.8531 kg/jam
99%

0.0591 kg/jam

0.0018 kmol/jam

Arus 9

Arus 9 merupakan aliran masuk ke mixer meruapakan hasil dari
recycledari produk atas Flas Drum (H-302)
FOCH30OH = 17.8138 Kkg/jam

= 0.5567 kmol/jam
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F9 H20 = 232.1915 kg/jam

= 12.8995 kmol/jam
FOC3H802 = 23.3408 Kkg/jam

= 03071 kmol/jam
F9 C6H1403 0.8204  kg/jam

0.0061 kmol/jam

F input umpan total (F1 + F2+ +F3)

Finbahanbaku = F1 + F2 + F3
= 229.201 + 764.887 + 5.912
= 1000.0000 kg/jam

F input umpan recycle (F9)
Finrecycle = F9
= 274.1665 kg/jam

b) Arus Keluar
Arus 4
Arus 4 merupakan aliran keluaran mixer berupa propilen oksida, methanol,
H20, MPG, DPG menuju reaktor.

F4 C3H60 F1 C3H60
229.0859 kg/jam

3.9498 kmol/jam

F4 CH30OH F3 CH30H + F9 CH30OH
58531 + 17.8138
23.6669 kgl/jam

0.7396  kmol/jam

F4 H20

Finput H20 + Frecycle H20
765.0610 + 232.1915
997.253 kg/jam
55.4029 kmol/jam

F4 C3H802 F9 C3H802
23.3408  kgl/jam

0.3071 kmol/jam
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F4 C6H1403 = F9 C6H1403
= 0.8204 kg/jam
= 0.0061224 kmol/jam

Foutput total (F5) =  1274.1665 kg/jam
Tabel A.4 Neraca Massa Mixer 1

. Output

Komponen nput (kg/jam) (kg/jam)

1 2 3 9 4

C3H60 | 229.0859 0 0 0 229.086
CH30H 0 0 5.8531 |[17.8138] 23.667
H.O 0.1146 | 764.8873| 0.0591 |232.192| 997.253
C3H802 0 0 0 23.3408] 23.341
C6H1403 0 0 0 0.8204 0.820

229.2005 | 764.8873 | 5.9122 | 274.17
Total 1974167 1274.167

A.2 Raktor (R-210)
Fungsi : Mereaksikan hasil campuran bahan baku menuju netralizer

>

S H2S04

o H,O
C3H60 C3H60
CH30H Arus4 AUS6  cpaon
E';I?BOZ Reaktor a EEOHSOZ
C6H1403 C6H1403
H,SO. H,S04

Neraca massa total:
Arus masuk = Arus keluar
Arus 4 + Arus = Arus 6

a) Arus Masuk

Arus 4
Aliran 4 hasil output dari Mixer-110 menuju Reaktor R-210
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F4 C3H60 = 229.09 Kkg/jam

= 3.9498 kmol/jam
F4 CH30OH = 23.6669 Kkg/jam

= 0.7396 kmol/jam
F4 H20 = 997.253 kg/jam

= 554029 kmol/jam
F4 C3H802 = 23.3408 Kkg/jam

= 0.3071158 kmol/jam
F4 C6H1403 = 0.820  kg/jam

= 0.0061224 kmol/jam
Arus5

Arus 5 merupakan aliran masuk katalis asam sulfat (98%) dari tangki
penyimpanan T-112

Jumlah katalis masuk reaktor =  0.1% berat bahan baku

(Sumber: Vyomesh,2005)

F5 H,SO4 = 1.0000 kg/jam
= 0.0102 kmol/jam
F5 H0 _ kemurnian air X jumlah katalis
kemurnian asam sulfat masuk reaktor
= 2% x 1.0000 Kkg/jam
98%

0.0204 kg/jam
0.0011 kmol/jam

Bahanyang bereaksi

C3H60 yang bereaksi = konversi  x C3H60 yang masuk
= 0.85 x  3.9498 kmol/jam
= 3.3415 kmol/jam

Reaksi utama :

C3H60 + HO 2% c3HBo2
mula-mula : 3.950 55.423 -
bereaksi : 3.341 3.341 3.341
sisa : 0.608 52.082 3.341
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C3H60 yang bereaksi = 3341 x 58
= 193.8067 kg/jam
C3H60 sisa = 0.608 x 58
= 35.2792 kg/jam
H20 bereaksi = 3341 x 18
= 60.1469 kg/jam
H20 sisa = 52082 x 18
= 937.473 kg/jam
C3H802 yang terbentuk 3341 x 76

253.954 Kkg/jam

Reaksi Samping

C3H802 + C3H60 ——> C6H1403
m 3.3415 0.6083
r: 0.6083 0.6083 0.6083
s: 2.7332 0.0000 0.6083
C3H802 yang bereaksi = 0608 x 76

= 46.2280 kg/jam

C3H802 sisa = 2733 x 76
207.7256 kg/jam

C3H60 yang bereaksi = 0.608 x 58
= 35.2792 Kkg/jam
C6H1403 yang terbentuk 0.608 x 134

81.5072 kg/jam

Sehingga arus keluar terdiri atas :

Arus6 :

F6 CH30OH = 23.6669 kg/jam = 0.7396 kmol/jam
F6 H20 = 937.473 kg/jam = 52.081832 kmol/jam
F6 C3H802 = 230.7195 kg/jam = 3.0357833 kmol/jam
F6 C6H1403 = 823276 kg/jam = 0.614385 kmol/jam
F6 H2S04 = 1.0000 kg/jam = 0.0102 kmol/jam
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Tabel A.5 Neraca massa di Reaktor

Input (kg/jam) Dutput (kg/jan
Komponen Arus 4 Arus 5 Arus 6
C3H60 229.0859 0.0000 0.0000
CH30H 23.6669 0.0000 23.6669
H20 997.2525 0.0204 937.4730
C3H802 23.3408 0.0000 230.7195
C6H1403 0.8204 0.0000 82.3276
H2S04 0.0000 1.0000 1.0000
1274.1665 1.0204
Total 12751869 1275.1869
A.3 Netralizer (N-310)
Arus 7 NaOH
H;0
CH30H CH30H
H.0 H,0
C3H802 ArUs 6 TANGKI Arus8  C3H802
C6H1403 NETRALIZER C6H1403
HzSO4 a N3.2304
Asumsi : Seluruh asam kuat ternetralkan oleh NaOH 48%

Seluruh asam lemabh terhidrolisis menjadi bentuk semula

Komposisi Produk Keluaran Netralizer
Tabel A6. Physical Properties

Komponen Rumus Molekul | BM ( kg/kmol) | Densitas (kg/m®)
Natrium hidroksida NaOH 40.00 1430
Natrium Sulfat NazSO4 142.04 1700
Neraca Massa Netralizer
Reaksi
H2S04 + 2 NaOH Na;SOs  + 2 H,0O
Mula-mu  0.0102 0.0204 -
Reaksi 0.0102 0.0102 0.0102 0.0204
Sisa 0.0000 0.0102 0.0102 0.0204

121



Neraca Massa Total

Aliran masuk = Aliran keluar
Arus6 + Arus7 = Arus 8
a) Aliran masuk
Arus 6 = Alirankeluaranreaktor =  1275.1869 Kkg/jam
Arus 7
*) KebutuhanNaOH = jumlah mol NaOH x BM NaOH

= 0.0204 kmol/jamx 40 kg/kmol
= 0.8163 kg/jam
*) Air dari NaOH 48% = konsentrasi NaOH  x massa NaOH
—_52 x 0.8163 kg/jam

48
0.8843  kg/jam
0.0491 kmol/jam

Arus 8

H.O yang terbentuk = mol H,O X BM H.0
= 0.0204 kmol/jamx 18  kg/kmol
= 03673 kg/jam

Na,SO; terbentuk = mol Na;SOs X BM NaxSO4
= 0.0102 kmol/jamx 142 kg/kmol
= 1.4494  kgl/jam

F8 CH30OH = 23.667 kg/jam
= 0.7396 kmol/jam

F8 H.O darireaktor =  938.36 kg/jam
= 52.0818 kmol/jam

F8 C3H802 = 230.7191 kg/jam
= 3.0358 kmol/jam

F8 C6H1403 82.3276 kg/jam

0.6144  kmol/jam
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Tabel A7.

Neraca Massa Netralizer

Input (kg/jam Output (kg/jam
Komponen Arusp6 L) )Arus7 pAru(sgJ :
CH30H 23.6669 0.0000 23.667
H>O 937.4730 0.8843 938.7247
C3H802 230.7195 0.0000 230.7191
C6H1403 82.3276 0.0000 82.3276
H,S0. 1.0000 0.0000 0.0000
NaOH 0.0000 0.8163 0.0000
Na,SO4 0.0000 0.0000 1.4494
SUB TOTAL 1275.1869 1.7006
TOTAL 1276.8876 1276.8876

A.4 Flash Drum (H-320)

Fungsi:

CH30OH
H.0
C3H802

Memecah aliran berdasarkan perbedaan fase uap dan cair

Arus 8

C6H1403

N8.2504

8 = Alirandari tangki netralizer
9 = Aliran menuju tangki reaktor CSTR
10 = Aliran menuju MD 330

Arus Masuk

arus 8 =

a) Arus Masuk

Arus 8

F8 CH30OH

F8 H.0

F8 C3H802

= Arus Keluar

10

23.6669
0.7396

938.7247
52.1514

230.7191
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kg/jam

e CH30H
Arus 9 H.0
C3H802
C6H1403
CH30H
Arus10 H,0
FLASH _ﬁC3H802
DRUM C6H1403
N3.2304




F8 C6H1403

F8 Na2SO4

h) Arus Keluar
Arus 9

Komposisi bahan yang teruapkan :

F9 CH30H

F9 H20

F9 C3H802

F9 C6H1403

F9 Na2SO4

Arus 10

3.0358 kmol/jam

82.3276 kg/jam
0.6144 kmol/jam
1.4494 kg/jam
0.0102 kmol/jam

komposisi
1.0000
23.6669
0.7396

komposisi
0.2500

234.6812
13.0378

komposisi
0.1000
23.0719
0.3036

komposisi
0.0100
0.8233
0.0061

komposisi
0.0000
0.0000
0.0000

X CH3O0H masuk

X 23.6669 kg/jam
kg/jam

kmol/jam

X H20 masuk

X 038.7247  kgl/jam
kg/jam

kmol/jam

x C3H802 masuk

X 230.7191  kg/jam
kg/jam

kmol/jam

x C6H1403 masuk

X 82.3276  kg/jam
kg/jam

kmol/jam

X Na2S04 masuk

X 1.4494 kg/jam
kg/jam

kmol/jam

Arus 10 merupakan arus komponen bahan dengan fase cair

F10 CH30OH

0.0000
0.0000

komposisi x CH30H masuk

X 23.6669  kg/jam
kg/jam
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0.0000  kmol/jam

F10 H20 = komposisi x H20 masuk
= 0.7500 x  938.7247 kg/jam
= 704.0435 kg/jam
= 39.1135 kmol/jam
F10 C3H802 = komposisi x C3H802 masuk
= 0.9000 x 230.7191  Kkg/jam
= 207.6472 kg/jam
= 27322 kmol/jam
F10 C6H1403 = komposisi x C6H1403 masuk
= 0.9900 x 82.3276  kg/jam
= 81.5043 kg/jam
= 0.6082 kmol/jam
F10 Na2SO4 = komposisi X Na2S0O4 masuk
= 1.0000 x 1.4494 kg/jam
= 14494 kgljam
= 0.0102 kmol/jam
Tabel A8. Neraca Massa Flash drum (H-320)
. Output (kg/jam)
Komponen| Input (kg/jam V{Ars9) | L (Arus 10)
CH30H 23.6669 23.6669 0.0000
H20 938.7247 234.6812 704.0435
C3H802 230.7191 23.0719 207.6472
C6H1403 82.3276 0.8233 81.5043
Na,SO, 1.4494 0.0000 1.4494
282.2432 994.6444
Total 1276.8876 1776 8876

Tekanan uap komponen dapat dihitung dengan persamaan :
logP = A+ B/T + ClogT
(perry vol 7, 2-54)

Tabel A9. Uap murni komponen pada suhu operasi

Komponen Antoine
P A B C
CH30OH 16.5785 3638.27 239.5
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H.0 16.3872 3885.7 230.17
C3H802 [ 6.07936 | 2692.187 | -17.94
C6H1403| 4.87223 | 1922.137 | -38.063

(Sumber : Te Properties of Gases and Liquids, 5th ed; Stull 1947)
(L/V) data =  3.5241
Dengan menggunakan persamaan

Fi (L/V)data | Pi
Yi= ((L/V)/Ki)+] Ai = ki ki = P sistem
Fi
Li = (1+(L/V)*ki)
Psistem = 1 atm = 760  mmHg
= 16 bar = 12160 mmHg
T trial = 56 C = 35 K

T dicari dengan cara trial and error dan dianggap benar jika nilai £(Zi*Ki)
mendekati 1
dimana : Ki = PsatP

Psat = EXP (A-B/(T+C))

ai = Ki/Kbasis

Tabel A10. Kondisi operasi Flash Drum

Komponen Fi(kmol) | Pi (mmHQ) ki Al Xi  [Yi=Xi*K

CH30H 0.7396 | 35203.283| 2.8950 0.8215 | 0.014 | 0.0199

H.0 52.1514 | 17296.089| 1.4224 0.4036 | 0.9406| 1.3276

C3H802 [ 0.0548 0.152 0.0000 0.00 55.4475 0.0007

C6H1403| 0.6144 0.309 0.0000 0.000 0.000 0

Na2SO4 | 0.0102

Total 53.5703 56.402| 1.3523
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A.5 Menara Distilasi (MD-330)

Fungsi: Memisahkan produk dari pengotor dan sisa bahan baku yang ada
Diasumsikan berdasarkan kondsi operasi MD-1 sisa Propilen Oksida dan methan
menguap sempurna

D —— CH30H
Arus 11 H:0
C3H802
H.O
C3H802 Arus 10 Menara
C6H1403 =3 Distilasi
Na,SOq4
H.0
C3H802
Arus 12 ﬁi‘;‘slé?:)’
—

Neraca Massa Total:

Aliran masuk = Aliran keluar

Arus 10 = Arus 11 + Arus 12

Arus 10

Komposisi bahan yang masuk menara distilasi:

* molH O _ mH20 _ 7040435  kg/jam
2 BM H0O 18.0000  kg/kmol
= 39.1135 kmol/jam
*  mol C3H8D2 =M C3H802  _ 207.6472 _ kgl/jam
BM C3H802 76.0000  kg/kmol
= 27322 kmol
* mol C6H1403 = MC6H1403 _ 81.5043  kg/jam
BM C6H1403 134.0000  kg/kmol
= 0.6082 kmol
«  mol Na2sO4 = mNa2S04  _ 1.4494  kg/jam
BM Na2S04 142.0400  kg/kmol
= 0.0102 kmol
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Tabel A11. Uap murni komponen pada suhu operasi

Komponen Antoine
A B C
H.0 16.3872 3885.7 230.17
C3H802 | 6.07936 | 2692.187 | -17.94
C6H1403| 4.87223 | 1922.137 | -38.063

(Sumber : Te Properties of Gases and Liquids, 5th ed; Stull 1947)

Tabel A12. Komposisi Umpan (Arus 10)

Komponen | Massa (kg/Jam)| BM| kmol/jam Xt % F
H20 704.0435 18 39.1135 0.9211| 92.11%
C3H802 207.6472 76 2.7322 0.0643| 6.43%
C6H1403 81.5043 134 0.6082 0.0143| 1.43%
Na2S04 1.4494 142 0.0102 0.0002| 0.02%
Total 994.6444 42.4642 1.0000| 100%
Tabel A 13. Arus keluar
*Arus keluar
Komponen HASIL W
H-0 (LK) 0.005
C3H802 0.995
C6H1403 1
Na2S04 1
Arus 11 (D)
Tabel A 14. Komposisi pada Distilat
Komponen Kmol/jam Xd %D
H20 (LK) 38.9180 | 0.93471 | 93.4708%
C3H802 2.7185 0.06529 | 6.5292%
TOTAL 41.6365 1.000000 | 100%
Arus 12 (W)
Tabel A.15 Komposisi Bottom
Komponen Kmol/jam Xw %W
H-0 (LK) 0.1956 0.2363 23.63%
C3H802 0.0137 0.0165 1.65%
C6H1403 0.6082 0.7349 73.49%
Na2S04 0.0102 0.0123 1.23%
TOTAL 0.8277 1.0000 100.0%
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Pengecekkan distribusi komponen

Tabel A.16 Konstanta Antoine masing-masing komponen

Komponen (ﬁglljjsaig)) Th(C) A Antglne c
H20 (Ik) 704.0435 100 16.3872 3885.7 230.17
C3H802 207.6472 188.2 6.07936 | 2692.187 | -17.94
C6H1403 81.5043 230.5 4.87223 | 1922.137 | -38.063
Na2S04 1.4494 1176 - - -

Total 994.6444
Arus 1l
Arus Distilat
Umpan masuk dalam keadaan bubble point, cair jenih, g=1
Trial kondisi bawah P = 1 atm = 760 mmHg
= 15 bar = 11400  mmHg
T = 82 °C = 3551500 K

T dicari dengan cara trial and error dan dianggap benar jika nilai £(Zi*Ki)

sama dengan 1
dimana Ki

= Psat P

Psat = EXP(A-B/(T+C))

ol

= Ki/Kbasis

Tabel A.13 Arus Distilat

Komponen n Xd Pi Ki ai | Yi=Yd/Ki
H20 (LK) 38.92 | 0.9347| 17130.386( 1.5027| 1.0000| 1.4046
C3H802 2.72 | 0.0653( 0.149 | 0.0000|0.00001 0.0000
Total 41.636( 1.0000 1 1.4046
Komponen | massa (kg/jam) X fraksi mol
H-0 (LK) 700.5233 0.772239 | 0.934708
C3H802 206.6090 0.227761 | 0.065292
Total 907.1323 1.000000 | 1.000000
Arus 12
Arus Bottom
Kondisi bawah perkiraan dalam keadaan bubble point
Trial kondisi bawah P = 1 atm = 760 mmHg
= 20 bar = 15200 mmHg
T = 82 °C = 3551500 K

T dicari dengan cara trial and error dan dianggap benar jika nilai Z(Zi*Ki)

sama dengan 1
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dimana

Ki
Psat = EXP (A-B/(T+C))

= PsatP

ai = Ki/Kbasis
Tabel A.16 Arus Bottom
Komponen n Xb Pi Ki ai | Yi=Xb*Ki
H.0 0.1956 | 0.2363| 17130.386( 1.1270( 1.0 0.2663
C3H802 | 0.0137| 0.0165 0.149 0.0000| 0.0 0.0000
C6H1403 | 0.6082| 0.7349 0.304 0.0000|] 0.0 0.0000
Na2S04 0.0102 | 0.0123 - - - -
Total 0.8277| 1.0000 1 0.2663
Komponen | massa (kg/jam) | Fraksi massa
H-0 3.5202 0.0402
C3H802 1.0382 0.0119
C6H1403 81.5043 0.9313
Na2S04 1.4494 0.0166
Total 87.5122 1.0000
Tabel A.17 Neraca Massa Total Menara Distilasi-01
Masuk (kg/jam) Keluar (kg/jam)
Komponen Arus 10 Arus 11 Arus 12
H-0 704.0435 700.5233 3.5202
C3H802 207.6472 206.6090 1.0382
C6H1403 81.5043 0.0000 81.5043
Na2S04 1.4494 0.0000 1.4494
Subtotal 994.6444 907.1323 87.5122
Total 994.6444 994.6444
Distribusi komponen non -key
Komponen Ki.D Ki.B
H-0 (LK) 1.4046 0.2663
C3H802 0.0000 0.0000
C6H1403 0.0000 0.0000
Na2S04 0.0000 0.0000
Komponen aD oaB 0 avg
H20 (LK) 1.0000 1.0000 1.000
C3H802 0.0000 0.0000 0.0000
C6H1403 0.0000 0.0000 0.0000
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| Na2S04 | 0.0000 | - | 0.0000 |

Komponen Xfi Xfi*aiavg (€) | ai-0 () e/f
H20 (LK) 0.9211 0.9211 0.921 | 1.0000
C3H802 0.0643 0.0000 0.000 | 1.0000
C6H1403 0.0143 0.0000 0.000 | 1.0000
Na2S04 0.0002 0.0000 0.000 | 0.0000
Total 1.0000 1.0000

0= 0.0210 (Ditrial and error supaya nilai e/f = cair jenuh)

Perhitungan Reflux minimum (Rmin)
Rmin+ 1 = X((a D*XD)/(a. D-0))

Komponen oD Xd (oD xd)/(aD - 0)
H20 (LK) 1.0000 0.9347 0.9548
C3H802 0.0000 0.0653 0.0000
Total 0.9548
Rmin+1= 0.9548
Rmin = -0.0452
Rop =12-15Rm
diambil,
Rop = Rm =-0.0679
Menentukan komposisi reflux dan uap masuk kondensor
Ro = Lo/D
Lo =Ro*D
Lo = -0.0001 kmol/h
Vo =Lo+D
Vo = 907.1322 kmol/h

Komposisi Cairan Reflux (Lo)

Komponen xd n(Kmol) m(Kg)
H20 (LK) 0.9347 0.0000 0.0000
C3H802 0.0653 0.0000 0.0000

Total 1.0000 0.0000 0.0000
Komposisi Uap yang Masuk Condensor (V)

Komponen xd n(Kmol) m(Kg)
H.0 (LK) 0.9347 0.0000 0.0000
C3H802 0.0653 0.0000 0.0000
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| Total [ 10000 | 0.0000 | 0.0000

Untuk Perhitungan Stage Minimum

Komponen D/B log (o avg)| log (D/B)
H20 (LK) 199.0000 [ 0.0000 2.2989
C3H802 199.0000 [ -5.0608 2.2989

PERSAMAAN: didapat:
2.2989=A + C* 0.0000 C= -1E-15
22989=A + C* -5.0608 A= 22989

Jumlah Stage Minimum

log [ K [ "m&l

RETTY ‘.\
Ny & =2 LU

log o x

Menentukan Stage Minimum dengan Persamaan Fenske
Nm = — 109 [(XLK/XHK)d . (XHK/XLK)b]
log o avg LK
__1o0g[(0.9647/0.9607)*(0.9607/0.2135)]

0.0000
= #DIV/O! = 2.0000

MENCARI FAKTOR PENGALI

faktor pengali _ hasil produksi

kapasitas produksi

3787.8700

Cek Kemurnian Produk 99.500 %
Cek Produk hasil akhir = 238.2009 kg/jam
Kapasitas aktual terhitung = 1886.5511 ton/tahun
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PERHITUNGAN NERACA MASSA

Kapasitas produksi

30,000

ton/tahun
30,000,000 kg/tahun

Hari kerja 1 tahun = 330 hari
= lhari = 24 jam
Kapasitas produksi aktual = 90,909.0909 kg/hari
= 3,787.8788  kg/jam
Hasil produksi akhir = 238.2009 kg/jam
Faktor pengali =  0.262586733
A.1 Mixer (M-110)
Fungsi:  Menentukan Stage Minimum dengan Persamaan Fenske
Arus 9
CH3OH
H.0
C3H802
C6H1403
C3H60 Arus 1
H20
C3H60
Hz0 ArUS 2 Tangki Arus 4 ;';S’OH
Berpengaduk C3H802
CHaony  Avus3 C6H1403
H.0O
Neraca Massa Total
Arus Masuk = Arus keluar
Arus 1 +2 +3+9 = Arus 4
Tabel A.4 Neraca Massa Mixer 1
. Output
Input (kg/jam .
Komponen put (kg/jam) (kg/jam)
1 2 3 9 4
C3H60 60.1549 0.0000 0.0000 0 60.155
CH3OH 0.0000 0.0000 1.5369 4.677668 6.215
H20 0.0301 200.2809 0.0155 60.97041| 261.297
C3H802 0.0000 0.0000 0.0000 6.128984 6.129
C6H1403 0.0000 0.0000 0.0000 0.215426 0.215
60.1850 200.2809 1.5525 71.99249
Total 334011 334.011
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A.2 Raktor (R-210)
Fungsi : Mereaksikan hasil campuran bahan baku menuju netralizer

>
& H2S04
o1 H.O
C3H60 C3H60
CH30H  Arus4 AUSE  cHaoH
H,O Reak é H.0
C3H802 eaitor C3H802
C6H1403 C6H1403
H,SO4 H,SO4
Neraca massa total:
Arus masuk = Arus keluar
Arus4 + Arus5 = Arus 6
Tabel A.5 Neraca massa di Reaktor
Input (kg/jam) Output (kg/jam)
Komponen Arus 4 Arus 5 Arus 6
C3H60 60.1549 0.0000 0.0000
CH3OH 6.2146 0.0000 6.2146
H20 261.8653 0.0054 246.1680
C3H802 6.1290 0.0000 60.5839
C6H1403 0.2154 0.0000 21.6181
H2S04 0.0000 0.2626 0.2626
334.5792 0.2679
Total 3348472 334.8472
A.3 Netralizer (N-310)
Arus 7 NaOH
H,O
CH30OH CH30H
H.O H.O
C3H802 Arus6 TANGKI Arus8  C3H802
C6H1403 3 NETRALIZER 6H1403
H,SO, Na,SOq
Asumsi  :  Seluruh asam kuat ternetralkan oleh NaOH 48%

Seluruh asam lemabh terhidrolisis menjadi bentuk semula
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Neraca Massa Total

Aliran masuk = Aliran keluar
Arus6 + Arus7 = Arus 8
Tabel A7. Neraca Massa Netralizer
Input (kg/jam) Output (kg/jam)
Komponen ArUs 6 Arts 7 Arus 8
CH30H 6.2146 0.0000 6.2146
H20 246.1680 0.2322 246.4966
C3H802 60.5839 0.0000 60.5838
C6H1403 21.6181 0.0000 21.618
H2SO4 0.2626 0.0000 0.0000
NaOH 0.0000 0.2144 0.0000
Na2SO4 0.0000 0.0000 0.3806
SUB TOTAL 334.8472 0.4466
TOTAL 335.2037 335.2937
A.4 Flash Drum (H-320)
Fungsi: Memecah aliran berdasarkan perbedaan fase uap dan cair
( CH30OH
Arus 9 H.0
C3H802
C6H1403
CH30H CH30H
H,O Arus10 ,0
C3H802 Arus8 FLASH ey C3HB02
C6H1403 DRUM C6H1403
N8.2504 N3.2304
8 = Alirandari tangki netralizer
9 = Aliran menuju tangki reaktor CSTR
10 = Aliran menuju MD 330
Arus Masuk = Arus Keluar
arus 8= 9+ 10

Tabel A8. Neraca Massa Flash drum (H-320)

Komponen | Input (kg/jam) V1 Aruosus;[;) ut (kgﬁa(,rljzus 10)
CH30H 6.2146 6.2146 0.0000
H.0 246.4966 61.6242 184.8725
C3H802 60.5838 6.0584 54.5254
C6H1403 21.6181 0.2162 21.4020
Na>SO4 0.3806 0.0000 0.3806
Total 335.2037 74.1133 335.2937261.1804
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A.5 Menara Distilasi (MD-330)

Fungsi:  Memisahkan produk dari pengotor dan sisa bahan baku yang ada
Diasumsikan berdasarkan kondsi operasi MD-1 sisa Propilen Oksida dan methanol
menguap sempurna

£ CH30H
Arus 11 H20
C3H802
H.O
C3H802 Arus 10 Menara
C6H1403  =—3t Distilasi
Na SO,
H.0
C3H802
C6H1403
Arus 12 Na,SO.
—
Neraca Massa Total:
Aliran masuk = Aliran keluar
Arus 10 = Arus 11 + Arus 12

Tabel A.17 Neraca Massa Total Menara Distilasi-01

Masuk (kg/jam) Keluar (kg/jam)

Komponen Arus 10 Arus 11 Arus 12
H.0 184.8725 54.2528 0.9244
C3H802 54.5254 183.9481 0.2726
C6H1403 21.4020 0.0000 21.4020
Na2S04 0.3806 0.0000 0.3806
Subtotal 261.1804 238.2009 22.9795

Total 261.1804 261.1804
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Kapasitas produksi

Hari kerja

Kapasitas produksi per-jam
Basis Perhitungan

Basis Operasi

Temperatur referensi (Tref)

Tekanan

Perhitungan neraca panas menggunakan rumus sebagai berikut :

LAMPIRAN B
PERHITUNGAN NERACA PANAS

30,000 ton/tahun
ltahun = 330  hari
1 hari = 24 jam

90,909.0909 kg/jam

1,000 kg
1 jam
25°C = 298 K
1 atm

1. Perhitungan beban panas pada masing-masing alur masuk dan keluar.

T

Q=AH =n [gp .dT

(Smith, 2005 : 41)

2. Perhitungan kapasitas panas untuk masing-masing zat.
a. Kapasitas Panas Gas

Cov=A+BT+CT°+DT*+ET*

dimana : Cpv = Kapasitas panas gas pada suhu T (kJ/kmol . K)
A, B, C, = Konstanta
T = Suhu (K)

Komponen A B C D E
C3HeO 29501 925.45 25626 -2.99E+07 9.03E+11
CH30H 27.091 1.11E+01 1.10E+04 -1.50E+07 4.66E+11

H-0 33.933 -8.42E+03 2.99E+05 -1.78E+08 3.69E+12
C3H802 14.404 3.26E+01 -7.87E+05 -1.24E+07 7.48E+11
C6H1403 -31.988 9.48E+01 -8.98E+04 4.80E+07 -1.10E+10

H.SO4 9.486 3.38E+01 -3.81E+04 2.13E+07 -4.69E+11
NaOH 22.246 1.42E+01 -2.43E+04 1.81E+07 -4.80E+11
Na,SO4 23.349 4.01E+01 -5.08E+04 2.99E+07 -6.67E+11

Sumber : Yaws, 1999 Hal 33

Komponen Tmin (K) Tmax (K)
CsHsO 50 1500
CH30H 100 1500
H.0O 100 1500
C3H802 298 1000
C6H1403 298 1200
H>SO. 100 1500
NaOH 100 1500
Na;SO4 100 1500
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b. Kapasitas Panas Cairan

Cov=A+BT+CT*+DT*+ET*

dimana : Cpl = Kapasitas panas cair pada suhu T (kJ/kmol . K)
A, B, C, = Konstanta
T = Suhu (K)

Komponen A B C D
CsHeO -7.2842 9.75E+02 1.74E-02 -1.92E-05
CH3O0H 59.342 3.64E+01 -1.22E+03 1.80E+06

H.0 92.053 -4.00E-02 -2.11E-04 5.35E-07
C3H802 118.614 6.73E+01 -1.84E+03 2.13E+06
C6H1403 144.536 1.40E+00 -3.59E+03 3.94E+06

H2S04 26.004 7.03E-01 -1.39E-03 1.03E-06
NaOH 87.639
Na,SO4 233.515

Sumber : Yaws, 1999 Hal 60

Komponen Tmin (K) Tmax (K) Cp @25C
CsHsO 162 434 120.42
CH30OH 160 465 107.40

H.O 273 615 75.50
C3H802 214 563 212.32
C6H1403 234 589 346.58

H>S04 298 879 139.95
NaOH
N8.2504
3. Tabel Densitas dan Berat Molekul
Komponen [BM (kg/kmol| Densitas (1)
CsHsO 58 0.8230
C2HsOH 46 0.7870

H20 18 1.0270
C3H802 76 1.0330
C6H1403 134 1.0818

H.SO, 98 1.8330
NaOH 40 -
Na;SO4 142 -
Sumber : Yaws, 1999 Hal 60  densitas hal 190
4. Data viskositas (L) (Yaws) hal 483
u dihitung pada T masuk MIXER 30 °C = 303.15 K
| Komponen| A | B | C D

138



C3H60 -7.2842 9.75E+02 1.74E-02 -1.92E-05
CH30H -6.4406 1.12E+03 1.37E-02 -1.55E-05
H20 -10.2158 1.7925E+03 1.7730E-02 -1.2631E-05
C3H802 -29.492 5.2456E+03 5.8169E-02 -4.2343E-05
C6H1403 -13.6865 3.3863E+03 1.6049E-02 -7.1661E-06
H2S04 -18.7045 3.4962E+03 3.3080E-02 -1.7018E-05
NaOH -4.1939 2.0515E+03 2.7917E-03 -6.1590E-07
Na2S04 11.2905 -4.58E+03 -6.78E-03 9.24E-07
A.1 Mixer (M-110)
Fungsi:
Menentukan Stage Minimum dengan Persamaan Fenske
Arus 9
CH30OH
H20
C3H802
C6H1403
C3H60 Arus 1
H20
Ars 2 C3H60
H.0 rus Tangki Arus4  CH3OH
E—— Berpengaduk 20
ArUS 3 C3H802
CH30H i C6H1403
H-0
Arus Masuk = Arus keluar
Arus 1+2+3+4+9+11 = Arusb5

Komponen pi (cP)
C3H60 0.2850
CH30H 0.9645

H20 0.8150
C3H802 35.8310
C6H1403 49.0420
H2S04 19.6179
NaOH 2307.1701
Na2S0O4 0.000001663

Sumber Yaws hal 482

[ Komponen |

Tmin (K) |

Tmax (K) | Cp @25C |
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CaHeO 200 482 0.0520
CH3OH 240 516 1.06
H.0 273 643 0.91
C3H802 233 626 47.96
C6H1403 233 654 65.90
H,S0. 283 367 23.54
NaOH 623 900 1.26
Na>SO4 1180 1267 3.68
. Output
Komponen Input (kg/jam) (kg /jzm)
1 2 3 9 4
C3H60 17.1464 0.0000 0.0000 0 17.146
CH30H 0.0000 0.0000 1.4824 4511075 5.993
H.0 0.0245 163.2358 0.0126 48.95945 212.232
C3H802 0.0000 0.0000 0.0000 219.6082 219.608
C6H1403 0.0000 0.0000 0.0000 10.54403 10.544
17.1709 163.2358 1.4950 283.6228
Total 465 595 465.525
A.2 Netralizer (N-310)
Arus 7 NaOH
Hzo
CH30H CH30H
H20 Arus8  H20
C3H802 Arus 6 TANGKI NETRALIZER %CSHSOZ
C6H1403 mmy C6H1403
HzSO4 N8.2304
Seluruh asam lemah terhidrolisis menjadi bentuk semula
Input (kg/jam) Output (kg/jam)
Komponen Arus 6 Arus 7 Arus 8
CH30H 5.9941 0.0000 5.9941
H-0 200.6354 0.1893 200.9033
C3H802 2170.7816 0.0000 2170.7778
C6H1403 1060.1961 0.0000 1060.1961
H.SO4 5.1514 0.0000 0.0000
NaOH 0.0000 494.5446 0.0000
Na,SO4 0.0000 0.0000 499.6211
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SUB TOTAL

3442.7586 |

494.7338

TOTAL

3937.4924

3937.4924

B.3 Flash Drum (H-320)

Fungsi: Memecah aliran berdasarkan perbedaan fase uap dan cair
E CH30H
Arus 9 H.0O
T T C3H802
C6H1403
1 CH30H
aH3OH Arus 10
Hz0 H:0
C3Hgo2 A8 FLASH ———————3C3H802
C6H1403 DRUM C6H1403
NaSO. NaxSO4
8 = Aliran dari tangki netralizer
9 = Aliran menuju tangki reaktor CSTR
10 = Aliran menuju MD 330
Arus Masuk = Arus Keluar
arus 8= 9+ 10
. Output (kg/jam)
Komponen| Input (kg/jam) V (Arus 9) L (Arus 10)
CH30H 5.9941 5.9941 0.0000
H.0 200.9033 50.2258 150.6774
C3H802 2170.7778 217.0778 1953.7000
C6H1403 1060.1961 10.6020 1049.5941
Na2SO4 7.4664 0.0000 7.4664
283.8997 3161.4380
Total 3445.3377 34453377

B.4 Menara Distilasi (H-330)

Fungsi:

Memisahkan produk dari pengotor dan sisa bahan baku yang ada

Diasumsikan berdasarkan kondsi operasi MD-1 sisa Propilen Oksida dan Ethanol
menguap sempurna

H20
C3H802

Arus 10

CH30H

Arus 11 H20
C

3H802

Menara Distilasi
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C6H1403

NaxSO.
H.0
C3H802
anus 12 SOH1403
—>
Neraca Panas Total:
Aliran masuk = Aliran keluar 30 °C = 303.15 K
Arus 10 = Arus 11 + Arus 12
Tref = 25 °C = 208.15 K
T = 82 °C = 355.15 K
Perhitungan energi umpan distilasi
Arus 10
Komponen n (kmol/Jam) massa (kg/jam) Cp.dT (kJ/jan] AH (kJ/Jam)
H.O 3327.7047 184.8725 0.3428 1140.6442
C3H802 4143.9307 54.5254 3.9448 16347.1828
C6H1403 2867.8615 21.4020 4.4083 12642.5258
Na2S04 54.0438 0.3806 0.0001289 0.0070
Total 10393.5406 261.1804 8.6961 30130.3597
Perhitungan energi distilasi
Tref = 25 oC = 298.15 K
T = 188 oCc = 461.15 K
Arus 11
Komponen Kmol/jam |Cp.dT (kd/jam) AH (kJ/Jam)
H20 (LK) 976.5500 0.02371 23.1504
C3H802 13980.0570 0.00159 22.2066
TOTAL 14956.6070 0.0253 45.3570
Perhitungan energi bottom
Tref = 25 oCc = 298.15 K
T = 188 oC = 461.15 K
Arus 12
Komponen | kmol/jam| JCp.dT (kJ/jar] AH (kJ/Jam)
H20 0.0514 0.0237 0.0012
C3H802 0.0036 0.0016 0.0000
C6H1403 0.1597 0.0284 0.0045
Na2S04 0.0027 0.0301 0.0001
Total 0.2173 0.0838 0.0058
AHinput =  AHoutput

142




AHumpan

+ AHreboiler =

AHbottom

Perhitungan beban Reboiler E-1
*diasumsikan sama dengan temperatur bottom

+  AHdistilat + AHcondensor.

Hvap = A(1-T/Tc)”™n Yaws hal 120
Komponen A Tc (K) n(mol) | Hvap (kJ/mol)|AHv (kJ/jam
H20 52.053 647.13 0.321 48.8244 39.793537
C3H802 80.7 626 0.295 80.3147 2877.7549
C6H1403 117.495 654 0.43 96.6747 4741.1173
Na2S04 - - - - -
Total 225.8137 | 30089.9371
AHreboiler 30089.9371 kJ/jam
Perhitungan beban beban CondensorE-1
*diasumsikan sama dengan temperatur destilat
Komponen A Tc (K) n (mol) | Hvap (kJ/mol) [AHv (kJ/jam
C3H60 40.176 482.25 0.366 1.7578 0.5010479
C2H50H 43.122 516.25 0.079 4.6025 4.4391831
H20 (LK) 52.053 647.13 0.321 0.0000 0
C3H802 80.7 626 0.295 0.0000 0
TOTAL 4.940231
AHcondensor. = 4.940231014 kJ/jam
Neraca Panas total di MD-330
Komponen Input (kJ/jam) Output (kJ/jam)
Panas umpan masuk 30130.3597 0
Panas dalam distilat 0 45.3570
Panas dalam bottom 0 0.0058
Beban condenser 4.9402 0.0000
Beban reboiler 0.0000 30089.9371
Jumlah 30135.2999 30135.2999
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LAMPIRAN C
PERHITUNGAN SPESIFIKASI ALAT

C.1 Tangki Propilen Oksida(C3H60) (F-110)

/Q\&

\

i
Fungsi : Tempat penyimpanan bahan baku propilen oksida
Jumlah : 1 buah
Bentuk : Tangki silinder vertikal dengan flat bottom dan
thorispherichal roof
Bahan : Stainless Steel, SA-167 Grade 11
Lama penyimpanan 30  hari
Suhu penyimpanan . 30 °C
Tekanan penyimpanan : : 1 atm
Tujuan : a. Menentukan tipe tangki

b. Menentukan bahan konstruksi tangki
¢. Menghitung kapasitas tangki
d. Menentukan dimensi tangki

Langkah Perencanaan

a. Menentukan Tipe Tangki
Tangki dipilih dengan bentuk silinder vertikal dengan flat bottom dan
thorispherical roof karena tipe ini cocok untuk cairan dengan tekanan atmosfer
(Brownell, 1959)

b. Menentukan Bahan Konstruksi Tangki
Bahan kontruksi tangki dipilih Stainless Stell, SA-167 Grade 11 karena:
- Relatif tahan korosi bahan bersifat asam
- Struktur kuat dengan allowable stress value sebesar 18855,2 psi
- Memiliki batas ketahanan suhu bahan dari -250 sampai 200°C

¢. Menghitung Kapasitas Tangki
Kebutuhan C3H60

60.1549 kg/jam
43311.5439  kg/30 hari

Digunakan 1 buah tangki, sehingga:
Kebutuhan C3H60 __ 43311.5439 kg
1
= 43311.5439 kg
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Nilai densitas campuran asam asetat adalah:
pmix = 0.859 kg/m? (PubChem)
= 0.0536  Ib/ft3

sehingga nilai volume campuran diperoleh:
massa__ _ 43311.5439 kg

densitas 0.859 kg/m?3
50420.8893 m?

V mix

1780597.072  ft®

Dirancang larutan mengisi 80% volume tangki, sehingga:
Over Design 20%
Vt= 12 x  50420.889

= 60505.06716 n?

2136716.487  ft3

= 380565.3765 bbl
=  15983745.81 gal

d. Menghitung Dimensi Tangki
Menghitung diameter dan tinggi tangki
Pada bentuk silinder vertikal nilai L/D untuk storage liquid-liquid
antara 1-2 dipilih harga L/D = 1 (Tabel 4-18, Ulrich)
Hs =1D

Dimana sesuai persamaan 3.1 Brownell & Young, 1959 digunakan:
v =Z.ID?. L _ 314.D%.2 = 07857 D?
4 4
Keterangan:
V = volume tangki (m3)
D = diameter dalam/ID (m)
Hs = tinggi shell (m)
sehingga volume total tangki adalah:

Volumetangki = 0.7857 ID®
60505.0672 = 0.7857 ID?
D3 = 77,006.449
ID = 425444 m
= 139.5814 ft
= 1674.976 in
diperolen Hs = 1D
= 425444 m
= 139.5814 ft

Diambil ukuran standar dari Appendix E (Brownell, 1959 him 346):
D = 42 ft = 12802 m = 504 in
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H = 140 ft = 42672 m
Kapasitas ukuran standar

1680 in
115100 bbl

Menghitung tekanan design tangki
Vs = /4 x Hs? x H_

Keterangan:

HL = tinggi larutan dalam silinder (m)
Vs = volume shell (m?3)

Hs = panjang horizontal shell (m)

Berdasarkan pers. di atas, maka tinggi larutan dalam tangki adalah:
V. = 1780597.072  ft3

o= Vi _ 1780597.0724
L Yaxmx D? Yaxmx ( 42 )
= 12847021 ft = 391.5772 m

Sehingga tekanan hidrostatik adalah:

P hidrostasik =P Mix x hliquid _ 0.0536 x 1284.7021
144 144
= 0.4784 psi

Dari perhitungan di atas maka diperoleh tekanan design berikut:

Faktor keamanan digunakan sebesar 1.1
P design = (P hidrostatik + P operasi) x 1.1
= (04784 + (1x 147)x 1
= 16.6963  Psi

Menentukan tebal tangki
Berdasarkan ukuran standar pada appendix E (Brownell, 1959) ,

maka jumlah dan ukuran lebar standar course yang digunakan adalah

H 140
N course = =
42 ft 4 5 course
Berdasarkan persamaan 13.1 Brownell & Young, hal 254:
ts = P.ri +
f.E 06 P

Keterangan:

ts = tebal shell (in)

P = tekanan design tangki (psi)
ri = jari-jari dalamtangki (in)= 252 in
c = faktor korosi = 0.125

E = efisiensi pengelasan
f = allowable stress (psi)

18855.2  psi

sehingga diperoleh:
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P.ri

=Y E o6p " °©
_ 16.6963 X 252 + 0.125
18855 x 06 )-( 06 x 16.696 ]
= 04972 in
Diambil tebal shell standar 1/2 = 0.720 in (Tabel 5.10, Brownell hal. 94)

Menentukan dimensi tutup atas
Menghitung 6 (sudut angle dengan garis horizontal) dapat dicari dengan
persamaan 4.5 (Brownell, 1959: 64)

dimana:
D 'I; D = Diameter tangki standar
sinB = Toop.a ~le t = Tebal shell course paling ata_s (m)_
N 0 = Sudut cone roof terhadap garis horizontal
P = Tekanan desain
sing = 42 « | 16.696
1000 x 0.7200 V‘ ) 6
= 0.0973
0 = 55842 o
th = Pdx D +
2cos0((f.E)-(0.6.Pd))
- 16.696 Psi X 42 ft + 0.125
2cos 55842 ( 1131312 - [ 100 |
= 0.1562  in
Diambil tebal standar 3/16 = 0.1875 in (Tabel 5.7, Brownell hal. 91)
2p Untuk tinggi head (h) dapat dihitung dengan:
P il B tan 6 = h
1 05D
E»-,; jre——t Dalam hubungan ini:
i D = Diameter tangki (ft)
, h = Tinggi head (ft)
tan 55842 = Htutup
05 x 42
Htutup = 2.0532 ft
= 0.625823 m
Tebal Tutup Bawah
t =, = @ w_[ gz 808
o F 18855.2
= 04419 in
Diambil tebal standar 1/2 = 0.5000 in (Tabel 5.7, Brownell hal. 91)
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Total tinggi tangki = Htutup + Htangki

= 20532 ft + 140 ft
142.0532 ft
432978 m

Tabel C.1 Spesifikasi Tangki Propilen Oksida

RESUME
Nama Alat . Tangki Propilen Oksida
Kode o F-111
Fungsi . Tempat penyimpanan bahan baku Propilen Oksida
Tipe . Tangki silinder vertikal dengan flat bottom dan
Torispherichal roof
Bahan Konstruksi . Stainless Steel, SA-167 Grade 11
Kapasitas : 50420.8893 m?
Jumlah : 1 buah
Waktu tinggal 30 hari
Diameter Tangki 42 ft = 12.8016 m
Tinggi Tangki ;140 ft = 42.6720 m
Tekanan Operasi : 1 atm
Suhu Operasi . 30 °C
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C2

Fungsi

Jumlah =
Tujuan

Pompa 1 Propilen Oksida (L-112)

4. Menghitung tenaga motor

Langkah Perencanaan

1). Menentukan Tipe Pompa
Pompa yang dipilih adalah pompa sentrifugal dengan pertimbangan
sebagai berikut (Peters & Timmerhaus hal.521):
- Konstruksinya sederhana, harga relatif murah dan banyak tersedia.

- Kecepatan putarannya stabil.

= Mengalirkan propilen oksida dari tangki penyimpanan menuju

Mixer (M-110).

1 buah

: 1. Menentukan tipe pompa
2. Menentukan bahan konstruksi pompa
3. Menghitung tenaga pompa

- Biaya perawatan paling murah dibandingkan dengan tipe pompa lain.

2). Menentukan Bahan Konstruksi Pompa
Bahan konstruksi yang dipilih adalah Stainless Steel 304 karena :
- Tahanterhadap korosi.
- Batas tekanan yang diijinkan besar (s.d 22500 psi).
- Batas suhu yang diizinkan besar (-65°F s.d 650°F ).

Suhu = 30 =303.15 K
Tekanan = 1 atm
Laju Alir . p
Komponen (ka/jam) n (kmol) Xi Tref (kg/m)
C3H60 60.1549 1.0372 0.9995 25 0.8230
H20 0.0301 0.0017 0.0005 25 1.027
TOTAL 60.1850 1.0388 1.0000
0.036856969  Lbl/s
Komponen Tc (K) B p (kg/m?) n (cP) p mix (cP)
CH;COOH 592.71 0.0011 0.8183 1.0492 1.0487
H20 647.13 0.0010 1.0218 0.8150 0.0004
TOTAL 0.8184 1.8642 1.0491
olig = Po dan - _  0.04314
(1+B(T1-To)) (Te-T)e%
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Sehingga diperoleh densitas campuran

Sehingga viskositas

0.9532
0.000641
2.3060

0.8184
0.051094 Ib/ft®

cP
Ib/ft.s
Ib/ft.jam

3). Menentukan Kecepatan Volumetrik Fluida

Qf

massa

p
60.1850

Kg/jam

0.8184

73.5383

0.7214 cuft/s
323.7671 gpm

Kg/m®

m*/jam

4). Menentukan Diameter Optimal Pipa

Diperkirakan aliran fluida turbulen (NRe > 2100), sehingga digunakan
persamaan untuk Di <1 in, yaitu :

Di opt
Dimana :
Di opt
Qf
p

maka:
Di opt

Dari App. A.5-1 Geankoplis, 1993 hal. 892 dipilih pipa dengan spesifikasi :

Dnom =

ID
oD =
A

Sch

4'7 X Qf0,49 X

0,14
p

= diameter dalam optimum, in
= flowrate, (Ib/s)/(kg/s)

=80

densitas fluida

Ib/ft3

47 x [ 0.7214 cuft/s

2.6410 in

1.000 in = 0.083333 ft

0957 in = 0.0798 ft

1315 in = 01096 ft
= 0.0050 ft? = 4.6359

5). Menghitung kecepatan linier fluida (V)

) ™ x [ 0.0511

in?

Kecepatan linier fluida dapat dicari dengan menggunakan persamaan
sebagai berikut :

- _Q
V_A

Dimana :

150

Kg/m?

(Pers. 46, Peters & Timmerhaus, hal 365)

b )%



V = kecepatan linier aliran fluida, ft/s
Qf = laju alir volumetric, ft¥s
A = inside sectional area, ft?

Maka kecepatan linier fluida adalah :
= 07214 ft¥s

0.0050 ft?
= 144.5607 ft/s

6). Menghitung bilangan reynold (Nre)

IDXVXp
= u
— 0.08 ft

Nre

X 144.5607 ft/s X

0.051094 Ib/ft?

0.0006 Ib/ft.s

919.5826

a. Menghitung Panjang Ekivalen (Le)
Asumsi panjang pipa lurus (L) =
ID= 0.0798 ft

10

(asumsi aliran turbulen benar)

m =

32.808 ft

Dari tabel 2.10-1 (Geankoplis, 1997: 93) untuk aliran turbulen diperoleh:

TipeFitting/ | 5 ah | kf | Totkf | Le/D (Ft) Le

Valve
elbow 90° 3 0.75 2.25 35 1x35xID= 8.37375
gate valve 1 4.5 4.5 225 1x225x1ID= | 17.94375
coupling 1.666667| 0.04 | 0.066667 2 249 x 2 x ID= | 0.2658333

Total 6.816667 26.583333

Sehingga, XL = L+XLe
= 32808 + 26.5833 = 59.3913 ft

6) Menghitung Energi yang Hilang Akibat Gesekan
- Pada pipa lurus

4f  v2 AL
k= 2.1D.gc
Dimana:
YXF = Friction loss (ft.Ibf/Ibm)
f = Faktor friksi
v = Kecepatan linier fluida (ft/s)
AL = Panjang pipa (ft)
ID = Diameter dalamtangki (ft)
gc = 32174 |bm.ft/Ibf.s?

Menghitung Fanning Friction Factor (f):
Dari Fig. 2.10-3 Geankoplis, hal 94 didapat:
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b).

b).

0.000046 m
0.000150918 ft

Untuk commercial steel — &

_& 0.00015

= = 0.001892
D 0.0798

Dari Figure 2.10-3 Geankoplis, dengan nilai Nre =
didapatkan nilai f = 0.0075 sehingga:

sF = 4 X 00075 x (1445607 )2 x  26.5833

2 X _ 00798 x 32174
Ib. ft
3247.6216

1bm

Sudden Contraction Losses at tank exit
VZ

he = ke ———— (Eqg. 2.10-16 , Geankoplis, 1993)

2 X «o

A n besar dibandingkan luas pipa (A2)

Sehingga.

Ke = 055 1 Aﬂ (Geankoplis, 1993)

1

= 055 1 -0
= 055
a = 1  (untukaliran turbulen)

Sudden Enlargement Losses at tank exit

(A1>>A)), karena luas tangki (Al) sangat

919.5826

V2
hex = ke 2 X o
(A2 >> Al), karena luas tangki (A2) sangat
e A, besar dibandingkan luas pipa (A1)

Losses in fitting and valve

Instalasi pipa

Dari Fig. 127 Brown, 1956 hal. 141 dengan NPS =

- 1 buah gate valve fully open; Le = 0.6
Le = 1 x 06 = 06

- 3 buah standard elbow; Le = 15
Le = 3 x 15 = 45

- 1 buah sudden enlargement ; Le = 15
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7.

Le = 1 x 15 = 15 ft
- 1 buah sudden contraction ; Le = 09 ft
>Le = 1 x 09 = 09 ft
- 1 buah swing check valve ; Le = 6 ft
e = 1x 6 = 6 ft
- Panjang ekivalen pipa lurus, > Le = 135 ft
Panjang pipa lurus = 10
= 32.8080
Panjang pipa total = 46.3080
= 14.1147
he= K % (Pers.2.10-17, Geankoplis)
2qc
= 68167 x 445607 > = 2213.7954 ft.Ibf/lbm

2 32.174

Menghitung Static Head (head karena perbedaan ketinggian)
Tinggi pemompaan, Az = 12.5049 ft = 3.8115
Static head - A9

32.17 ft/s?

32.17 Ibm.ft/Ibf.s?
12.5049  ft.Ibf/lbm

c
12.5049 X
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8. Menghitung Velocity Head ( Head karena perbedaan kecepatan)

Karena pada 2 titik reference dianggap sama, maka Vi = V- = 1445607
_ Av?
Velocity head =—2g—
C
Sehingga velocity head (AV?/ 2agc ) = 324.7622 ft.Ibf/lbom

9. Menghitung Pressure Head (Head karena perbedaan tekanan)
Menghitung Pressure Head :

Pr = P, = 14.7  Psi
AP = 0
Sehingga, AP/p =0

10. Menghitung Energi Mekanik Pompa:
AV? 9 AP
-Wf = + Az 4 +>F
2Xaxgc gc p

Dimana:

WT = tenaga yang ditambahkan ke dalam sistem per satuan massa

Sehingga:

- Wf = 13 + 3247622 ft. Ibf/lom + 0 + e ft Ibf/lbm
21994.4757 ft. Ibf/lbm

11. Menghitung Broke Horse Power (BHP):

BHP m. (-Wf)
550 .1
dari Figure 14-37 Timmerhaus hal. 520, untuk Qf = 323.7671 gpm
diperoleh  pompa = 0.010
Sehingga:
BHP = 0.0369 X 21994.4757
550 X 0.01
= 147.3909 Hp; maka digunakan power = 2 Hp
d. Menghitung Tenaga Motor
Dari Figure 14.38, Timmerhaus untuk BHP = 2 Hp
diperoleh n motor = 0.820

Sehingga power moholg yang diperlukan:

P motor =
n
- 2.1 Hp
© 082
= 2561 Hp
Dipilih motor standar dengan power = 3 Hp (Standard NEMA)
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Tabel C.2 Spesifikasi Pompa 1

RESUME

Nama Alat
Kode
Fungsi

Tipe
Bahan Konstruksi

. Pompa Propilen Oksida
»L-111
. Alat untuk mengalirkan bahan dari tangki propilen oksida (F-111)

menuju mixer (M-110).

. Centrifugal pump
. Stainless Steel 304

Jumlah 2 buah
Rate Volumetrik 0.7214  ft3/s
Kecepatan Aliran 1445607  ft/s
Ukuran Pipa - NPS : 1 in
- Sch. Number ; 80
- OD : 0.109% ft = 00334 m
- ID : 0.0798 ft = 00243 m
Power Pompa 2.0 Hp
Power Motor 3.0 Hp
161.8
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C.3 Tangki METHANOL (CH30H) (F-113)

/Q\&

0!
J ﬁ% 1

Fungsi : Tempat penyimpanan bahan baku propilen oksida

Jumlah : 1  buah

Bentuk : Tangki silinder vertikal dengan flat bottom dan
conical roof

Bahan : Carbon steel SA-283 Grade C

Lama penyimpanan ;30  hari

Suhu penyimpanan . 30 °C

Tekanan penyimpanan : : 1 atm

Tujuan : a. Menentukan tipe tangki

b. Menentukan bahan konstruksi tangki
c¢. Menghitung kapasitas tangki
d. Menentukan dimensi tangki

Langkah Perencanaan

a. Menentukan Tipe Tangki
Tangki dipilih dengan bentuk silinder vertikal dengan flat bottom dan
conical roof karena tipe ini cocok untuk cairan dengan tekanan atmosfer
(Brownell, 1959)

b. Menentukan Bahan Konstruksi Tangki
Bahan kontruksi tangki dipilih Stainless Stell , SA-283 Grade C karena:
- Relatif tahan korosi bahan bersifat asam
- Struktur kuat dengan allowable stress value sebesar 18855,2 psi
- Memiliki batas ketahanan suhu bahan dari -250 sampai 200°C

c¢. Menghitung Kapasitas Tangki
Kebutuhan CH30H

1.5369 kg/jam
1106.5921 kg/30 hari

Digunakan 1 buah tangki, sehingga:
Kebutuhan CH30H _ 1106.5921 kg

1
= 1106.5921 kg
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Nilai densitas campuran METHANOL adalah:
pmix = 0.790 kg/m? (PubChem)
= 0.0493  Ib/ft3

sehingga nilai volume campuran diperoleh:
massa__ _ 1106.5921 kg

densitas 0.790 kg/m?3
1400.7495 md

V mix

49467.006 fts

Dirancang larutan mengisi 80% volume tangki, sehingga:
Over Design 20%
Vt= 12 X 1400.749

= 1680.899393 m® = 59360.408  ft3

= 10572.5378 bbl
= 444046.59 gal

d. Menghitung Dimensi Tangki
Menghitung diameter dan tinggi tangki
Pada bentuk silinder vertikal nilai L/D untuk storage liquid-liquid
antara 1-2 dipilih harga L/D = 1 (Tabel 4-18, Ulrich)
Hs =1D

Dimana sesuai persamaan 3.1 Brownell & Young, 1959 digunakan:
v =Z.ID?. L _ 314.D%.2 = 07857 D?

4 4
Keterangan:
V = volume tangki (m3)
D = diameter dalam/ID (m)
Hs = tinggi shell (m)
sehingga volume total tangki adalah:

Volumetangki = 0.7857 ID®
1680.8994 = 0.7857 ID?
D3 = 2,139.326
ID = 12,8852 m
= 42,2744  ft
= 507.293 in
diperolen Hs = 1D
= 12.8852 m
= 422744  ft

Diambil ukuran standar dari Appendix E (Brownell, 1959 him 346):
D = 42 ft = 12802 m = 504 in
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H = 140 ft = 42672 m
Kapasitas ukuran standar

1680 in
115100 bbl

Menghitung tekanan design tangki
Vs = /4 x Hs? x H_

Keterangan:

HL = tinggi larutan dalam silinder (m)
Vs = volume shell (m?3)

Hs = panjang horizontal shell (m)

Berdasarkan pers. di atas, maka tinggi larutan dalam tangki adalah:
VL = 49467.006  ft3

Ho- Vi _ 49467.0063
L Yaxmx D? Yaxmx ( 42 )
= 356905 ft = 10.8785 m

Sehingga tekanan hidrostatik adalah:
p mix_x hliguid

35.6905

P hidrostasik = - 0.0493 X
144 144

= 0.0122 psi

Dari perhitungan di atas maka diperoleh tekanan design berikut:
Faktor keamanan digunakan sebesar 1.1
P design = (P hidrostatik + P operasi) x 1.1
(00122 + (1x 147))x 1
16.1834  Psi

Menentukan tebal tangki
Berdasarkan ukuran standar pada appendix E (Brownell, 1959) ,

maka jumlah dan ukuran lebar standar course yang digunakan adalah

H 140
N course = =
42 ft 4 5 course
Berdasarkan persamaan 13.1 Brownell & Young, hal 254:
ts = P.ri +
f.E 06 P

Keterangan:

ts = tebal shell (in)

P = tekanan design tangki (psi)
ri = jari-jari dalamtangki (in)= 252 in
c = faktor korosi = 0.125

E = efisiensi pengelasan
f = allowable stress (psi)

18855.2  psi

sehingga diperoleh:
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P.ri

=Y E o6p " °©
_ 16.1834 X 252 + 0.125
18855 x 06 )-( 06 x 16.183]
= 0.4858 in
Diambil tebal shell standar 1/2 = 0.720 in (Tabel 5.10, Brownell hal. 94)

Menentukan dimensi tutup atas
Menghitung 6 (sudut angle dengan garis horizontal) dapat dicari dengan
persamaan 4.5 (Brownell, 1959: 64)

dimana:
D 'I; D = Diameter tangki standar_ _
sinB = Toop.a ~le t = Tebal shell course paling atas_ (in) _
N 0 = Sudut cone roof terhadap garis horizontal
P = Tekanan desain
sing = 42 « | 16.183
1000 x 0.7200 V‘ ) 6
= 0.0958
0 = 54975 o
th = Pdx D +
2cos0((f.E)-(0.6.Pd))
- 16.183 Psi X 42 ft + 0.125
2cos 54975 ( 1131312 - [ 97 ]
= 0.1552  in
Diambil tebal standar 3/16 = 0.1875 in (Tabel 5.7, Brownell hal. 91)
2p Untuk tinggi head (h) dapat dihitung dengan:
P il B tan 6 = h
1 05D
E»-,; jre——t Dalam hubungan ini:
i D = Diameter tangki (ft)
, h = Tinggi head (ft)
tan 5.4975 = Htutup
05 x 42
Htutup = 20211 ft
= 0.616046 m
Tebal Tutup Bawah
t =, = @ w_[ gz 88
o F 18855.2
= 04350 in
Diambil tebal standar 1/2 = 0.5000 in (Tabel 5.7, Brownell hal. 91)
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Total tinggi tangki = Htutup + Htangki

= 20211 ft + 140 ft
142.0211 ft
432880 m

Tabel C.3 Spesifikasi Tangki Methanol

RESUME
Nama Alat : Tangki Methanol
Kode © F-113
Fungsi . Tempat penyimpanan bahan baku Propilen Oksida
Tipe . Tangki silinder vertikal dengan flat bottom dan
Conical roof
Bahan Konstruksi . Stainless Steel, SA-283 Grade A
Kapasitas : 1400.7495 m?3
Jumlah : 1 buah
Waktu tinggal 30 hari
Diameter Tangki 42 ft = 12.8016 m
Tinggi Tangki ;140 ft = 42.6720 m
Tekanan Operasi : 1 atm
Suhu Operasi . 30 °C

160




C.23 Pompa 2 Methanol (L-114)

Fungsi

Jumlah =
Tujuan

Mixer (M-110).
1 buah

: 1. Menentukan tipe pompa

2. Menentukan bahan konstruksi pompa
3. Menghitung tenaga pompa
4. Menghitung tenaga motor

Langkah Perencanaan

1). Menentukan Tipe Pompa
Pompa yang dipilih adalah pompa sentrifugal dengan pertimbangan
sebagai berikut (Peters & Timmerhaus hal.521):
- Konstruksinya sederhana, harga relatif murah dan banyak tersedia.

- Kecepatan putarannya stabil.

= Mengalirkan methanol dari tangki penyimpanan menuju

- Biaya perawatan paling murah dibandingkan dengan tipe pompa lain.

2). Menentukan Bahan Konstruksi Pompa
Bahan konstruksi yang dipilih adalah Stainless Steel 304 karena :
- Tahanterhadap korosi.
- Batas tekanan yang diijinkan besar (s.d 22500 psi).
- Batas suhu yang diizinkan besar (-65°F s.d 650°F ).

Suhu = 30 =303.15 K
Tekanan = 1 atm
Laju Alir . p
Komponen (ka/jam) n (kmol) Xi Tref (kg/m)
CH3OH 1.5369 0.0480 0.9900 25 0.8230
H20 0.0155 0.0009 0.0100 25 1.027
TOTAL 1.5525 0.0489 1.0000
0.000950717 Lbi/s
Komponen Tc (K) B p (kg/m?) n (cP) p mix (cP)
CH3OH 592.71 0.0011 0.8183 1.0492 1.0387
H20 647.13 0.0010 1.0218 0.8150 0.0082
TOTAL 0.8200 1.8642 1.0469
olig = Po dan - _  0.04314
(1+B(T1-To)) (Te-T)e%

161




Sehingga diperoleh densitas campuran

Sehingga viskositas

0.9552
0.000642
2.3109

0.8200
0.051191 Ib/ft®

cP
Ib/ft.s
Ib/ft.jam

3). Menentukan Kecepatan Volumetrik Fluida

Qf =

massa

p
1.5525

Kg/jam

0.8200

1.8933
0.0186
8.3357

Kg/m®

m*/jam

cuft/s

gpm

4). Menentukan Diameter Optimal Pipa

Diperkirakan aliran fluida turbulen (NRe > 2100), sehingga digunakan
persamaan untuk Di <1 in, yaitu :

Diopt =
Dimana :
Di opt
Qf
p

maka:
Di opt

0.4397

Dari App. A.5-1 Geankoplis, 1993 hal. 892 dipilih pipa dengan spesifikasi :

Drom = 1.000 in
ID 0.957 in
oD = 1315 in
A = 0.0050 ft?
Sch =80

in

4'7 X Qf0,49 X p0,14

= diameter dalam optimum, in
= flowrate, (Ib/s)/(kg/s)
densitas fluida

Ib/ft3

47 x [ 0.0186 cuft/s

0.083333 ft

0.0798 ft
0.1096 ft
4.6359

5). Menghitung kecepatan linier fluida (V)

) ™ x [ 0.0512

in?

Kecepatan linier fluida dapat dicari dengan menggunakan persamaan

sebagai berikut :

- _Q
V_A

Dimana :
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V = kecepatan linier aliran fluida, ft/s
Qf = laju alir volumetric, ft¥s
A = inside sectional area, ft?

Maka kecepatan linier fluida adalah :
0.0186 ft¥/s

0.0050 ft?
=37219  fi/s

\V/ =

6). Menghitung bilangan reynold (Nre)

Nre IDXVXp
= H
- 008 ft x 37219 ft/s x  0.051191 Ib/ft
0.0006 Ib/ft.s
= 23.6701 (asumsi aliran turbulen benar)

a. Menghitung Panjang Ekivalen (Le)
Asumsi panjang pipa lurus (L) =
ID = 0.0798 ft

10 m = 32.808 ft

Dari tabel 2.10-1 (Geankoplis, 1997: 93) untuk aliran turbulen diperoleh:

TipeFitting/ | 5 iah | kf | Totkf | Le/D (F) Le

Valve
elbow 90° 3 0.75 2.25 35 1x35xID= 8.37375
gate valve 1 4.5 4.5 225 1x225xID= | 17.94375
coupling 1.666667| 0.04 | 0.066667 2 249 x 2 x ID= | 0.2658333

Total 6.816667 26.583333

Sehingga, XL = L+XLe
= 32808 + 26.5833 = 59.3913 ft

6) Menghitung Energi yang Hilang Akibat Gesekan
- Pada pipa lurus

af . v2 AL (Eq. 2.10-6 Geankoplis, 1993: 89)
2F =
2.1D.gc
Dimana:
YXF = Friction loss (ft.Ibf/Ibm)
f = Faktor friksi
v = Kecepatan linier fluida (ft/s)
AL = Panjang pipa (ft)
ID = Diameter dalamtangki (ft)
gc = 32174 |bm.ft/Ibf.s?

Menghitung Fanning Friction Factor (f):
Dari Fig. 2.10-3 Geankoplis, hal 94 didapat:
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Untuk commercial steel — &

0.000046 m
0.000150918 ft

_& 0.00015

= 0.001892
D 0.0798

Dari Figure 2.10-3 Geankoplis, dengan nilai Nre = 23.6701
didapatkan nilai f = 0.0075 sehingga:
sF = 4 X 00075 x( 37219 )? x 265833

2 I)é t 0.0798 x 32174

.

2.1527

1bm

b). Sudden Contraction Losses at tank exit

V2 .
he = ke % 4 (Eqg. 2.10-16 , Geankoplis, 1993)
(A1>>A)), karena luas tangki (Al) sangat
A n besar dibandingkan luas pipa (A2)
Sehingga.
A .
Kc = 055 1 - A (Geankoplis, 1993)
1
= 055 1 -0
= 055
a = 1  (untukaliran turbulen)
Maka,
V2 3.7219 % Ib; . ft
he = Kk—— = 055 = 3.8094
2 X «a 2 X 1 Ibm
b). Sudden Enlargement Losses at tank exit
V2
hex = ke 2 X o
(A2 >> Al), karena luas tangki (A2) sangat
" A besar dibandingkan luas pipa (A1)
Sehingga.
Az )
Ke=]1 - . (Geankoplis, 1993)
1
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c) Losses in fitting and valve
Instalasi pipa
DariFig. 127 Brown, 1956 hal. 141 dengan NPS =

- 1 buah gate valve fully open; Le = 06 ft
Le = 1x 06 = 06 ft
- 3 buah standard elbow; Le = 15 ft
e = 3x 15 = 45 ft
- 1 buah sudden enlargement ; Le = 15 ft
Le = 1x 15 = 15 ft
- 1 buah sudden contraction ; Le = 09 ft
Le = 1x 09 = 09 ft
-1 buah swing check valve ; Le = 6 ft
e = 1X 6 = 6 ft
- Panjang ekivalen pipa lurus, Y Le = 135 ft
Panjang pipa lurus = 10
= 32.8080
Panjang pipa total = 46.3080
= 14.1147
he= Ke V2 (Pers.2.10-17, Geankoplis)
Zg 2
3.7219
= 6.8167 X = 1.4674 ftlbf/lom
2 32174

Jadi, total energi yang hilang akibat gesekan:

SF Fr + he + hex + hy

2.1527 + 3.8094 + 6.9261 + @ 1.4674
14.3556 ft.Ibf/lbm

. Menghitung Static Head (head karena perbedaan ketinggian)
Tinggi pemompaan, Az = 12.5049 ft = 3.8115

Static head - Az q

32.17 ft/s?

32.17 |bm.ft/Ibf.s?
= 12,5049 ft.Ibf/lbm

c
= 12.5049 X

Menghitung Velocity Head ( Head karena perbedaan kecepatan)
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Karena pada 2 titik reference dianggap sama, maka Vi = V- = 3.7219

. _ Av?
Velocity head = 20
Sehingga velocity head (AV?/ 2agc ) = 0.2153  ft.Ibf/lbm

9. Menghitung Pressure Head (Head karena perbedaan tekanan)
Menghitung Pressure Head :

Pr = P, = 14.7  Psi
AP = 0
Sehingga, AP/p =0

10. Menghitung Energi Mekanik Pompa:
AV? 9 AP
-Wf = + Az 4 +YF
2Xaxgc gc p

Dimana:

WIf = tenaga yang ditambahkan ke dalam sistem per satuan massa
Sehingga:
- Wf 13 + 0.2153 ft. Ibf/lbm + 0 + 14.3556 ft. Ibf/lom

27.0757  ft. Ibf/lbm

11. Menghitung Broke Horse Power (BHP):

BHp = M- (W)
550 .1
dari Figure 14-37 Timmerhaus hal. 520, untuk Qf = 8.3357 gpm
diperoleh ) pompa = 0.010
Sehingga:
BHP = 0.0010 X 27.0757
550 X 0.01
= 0.0047 Hp; maka digunakan power = 15 Hp
d. Menghitung Tenaga Motor
Dari Figure 14.38, Timmerhaus untuk BHP = 2 Hp
diperoleh n motor = 0.820

Sehingga power moholg yang diperlukan:

P motor =
n
- 15 Hp
0.82
= 1829 Hp
Dipilih motor standar dengan power = 15 Hp (Standard NEMA)
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Tabel C.4 Spesifikasi Pompa 2

RESUME

Nama Alat
Kode
Fungsi

Tipe

Bahan Konstruksi
Jumlah

Rate Volumetrik
Kecepatan Aliran
Ukuran Pipa

Power Pompa
Power Motor

. Pompa Propilen Oksida
. L-114
. Alat untuk mengalirkan bahan dari tangki methanol (F-113)

menuju mixer (M-110).

. Centrifugal pump
. Stainless Steel 304

1 buah
1.8572 ft3/s
372.1854 ft/s
- NPS : 1 in
- Sch. Number : 40
- OD :10.9583 ft
- ID . 7.9750 ft

3.3401
2.4308

15 Hp
15 Hp

m
m
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C.5 Pompa3 Air (L-115)

Fungsi = Mengalirkan propilen oksida dari tangki penyimpanan menuju
Mixer (M-110).
Jumlah = 1 buah
Tujuan : 1. Menentukan tipe pompa
2. Menentukan bahan konstruksi pompa
3. Menghitung tenaga pompa
4. Menghitung tenaga motor

Langkah Perencanaan
1). Menentukan Tipe Pompa
Pompa yang dipilih adalah pompa sentrifugal dengan pertimbangan
sebagai berikut (Peters & Timmerhaus hal.521):
- Konstruksinya sederhana, harga relatif murah dan banyak tersedia.
- Kecepatan putarannya stabil.
- Biaya perawatan paling murah dibandingkan dengan tipe pompa lain.

2). Menentukan Bahan Konstruksi Pompa
Bahan konstruksi yang dipilih adalah Stainless Steel 304 karena :
- Tahanterhadap korosi.
- Batas tekanan yang diijinkan besar (s.d 22500 psi).
- Batas suhu yang diizinkan besar (-65°F s.d 650°F ).

Suhu = 30 =303.15 K
Tekanan = 1 atm
Laju Alir . p
Komponen (ka/jam) n (kmol) Xi Tref (kg/m)
H20 200.2809 11.1267 1.0000 25 1.027
TOTAL 200.2809 11.1267 1.0000

3). Menentukan Kecepatan Volumetrik Fluida
of = massa

p
200.2809
1.0270
195.0154 m?¥jam

1.9130 cuft/s
858.5941 gpm

Ka/jam
Kg/m?®
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4). Menentukan Diameter Optimal Pipa

Diperkirakan aliran fluida turbulen (NRe > 2100), sehingga digunakan
persamaan untuk Di <1 in, yaitu :

Diopt = 4,7 x Qf%4 x p%¥  (Pers. 46, Peters & Timmerhaus, hal 365)
Dimana :
Di opt = diameter dalam optimum, in
Qf = flowrate, (Ib/s)/(kg/s)
P = densitas fluida Ib/t?
maka:
Diopt = 47 x [ 19130 cufts ) *°  x [ #REF!  lo/ft® )°"

#REF! in

Dari App. A.5-1 Geankoplis, 1993 hal. 892 dipilih pipa dengan spesifikasi :

Doom = 1.000 in = 0.083333 ft

ID = 0957 in = 0.0798 ft

oD = 1315 in = 0.109 ft

A = 0.0050  ft? = 4.6359 in?
Sch = 80

5). Menghitung kecepatan linier fluida (V)

Kecepatan linier fluida dapat dicari dengan menggunakan persamaan
sebagai berikut :

_ 0Q
V= —
A
Dimana :

V = kecepatan linier aliran fluida, ft/s
Qf = laju alir volumetric, ft%/s
A = inside sectional area, ft?

Maka kecepatan linier fluida adalah :
= 19130 ft¥s

0.0050 ft*
= 383.3588 ft/s

6). Menghitung bilangan reynold (Nre)

Nre IDXVXp

= M

- 0.08 ft x 383.3588 ft/s X #REF! b/t
#REF! Ib/ft.s

= #REF! (asumsi aliran turbulen benar)
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a. Menghitung Panjang Ekivalen (Le)

Asumsi panjang pipa lurus (L) 10 m = 32.808 ft

ID= 0.0798 ft

Dari tabel 2.10-1 (Geankoplis, 1997: 93) untuk aliran turbulen diperoleh:

Tipe Fitting/ jumlah | Kf | Totkf | LeD (f) Le

Valve
elbow 90° 3 | 075] 225 35 1x35xID= | 837375
gate valve 1 45 | 45 225 | 1x225x1D= | 17.94375
coupling 1.666667| 0.04 | 0.066667| 2 249 x 2 x ID= | 0.2656333

Total 6.816667 26583333

Sehingga, XL = L+XLe
= 32808 + 265833 = 503013 ft

6) Menghitung Energi yang Hilang Akibat Gesekan

Pada pipa lurus

SE = af . v2 AL (Eq. 2.10-6 Geankoplis, 1993: 89)
2.1D.gc
Dimana:
YF = Friction loss (ft.Ibf/lbm)
f = Faktor friksi
v = Kecepatan linier fluida (ft/s)
AL = Panjang pipa (ft)
ID = Diameter dalam tangki (ft)
gc = 32174 |om.ft/Ibf.s?

Menghitung Fanning Friction Factor (f):
Dari Fig. 2.10-3 Geankoplis, hal 94 didapat:

Untuk commercial steel — ¢ = 0.000046 m
= 0.000150918 ft
€ 0.00015
= = 0.001892
D 0.0798
didapatkan nilai f = 0.0075 sehingga:

4 X 0.0075

2 X

X ( 383.3588 )% x
0.0798 x 32174

SF = 26.5833

b). Sudden Contraction Losses at tank exit

2
h = k Y (Eq. 2.10-16 , Geankoplis, 1993)
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¢ ©2 X a
(A1>>A>), karena luas tangki (Al) sangat
A " besar dibandingkan luas pipa (A2)
Sehingga.
A
Ke = 05 1 - A (Geankoplis, 1993)
1
= 05 1 -0
= 0.55
a = 1 (untukaliran turbulen)
Maka,
V2 383.3588 2 b . ft
he = kk —— = 055 = HHHHY ———
2 X « 2 X 1 Ibr

b). Sudden Enlargement Losses at tank exit

V2
hex = ke 2 X a
(A2 >> Al), karena luas tangki (A2) sangat
. A besar dibandingkan luas pipa (A1)
Sehingga.
Az
Ke =1 - —J (Geankoplis, 1993)
A
= (1 - 0]
=1
a = 1 (untukaliran turbulen)

c) Losses in fitting and valve

Instalasi pipa

Dari Fig. 127 Brown, 1956 hal. 141 dengan NPS =

- 1 buah gate valve fully open; Le = 06 ft
Le = 1 x 06 = 06 ft

- 3 buah standard elbow; Le = 15 ft
Le = 3 x 15 = 45 ft

- 1 buah sudden enlargement ; Le = 15 ft
Le = 1 x 15 = 15 ft
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- 1 buah sudden contraction ; Le = 09 ft
>Le = 1 x 09 = 09 ft
- 1 buah swing check valve ; Le = 6 ft
Le = 1x 6 = 6 ft
- Panjang ekivalen pipa lurus, > Le = 135 ft
Panjang pipa lurus = 10 m
=  32.8080 ft
Panjang pipa total = 46.3080 ft
= 141147 m
7. Menghitung Static Head (head karena perbedaan ketinggian)
Tinggi pemompaan, Az = 12.5049 ft = 3.8115 m
Static head - A9
¢ 32.17 ft/s?
= 12.5049 X
32.17 Ibm.ft/lbf.s?
= 12.5049  ft.Ibf/lom
8. Menghitung Velocity Head ( Head karena perbedaan kecepatan)
Karena pada 2 titik reference dianggap sama, maka Vi = V- = 383.3588
Av 2
Velocity head =
y 2.4c
Sehingga velocity head (AV?/ 2agc ) = 2283.8939 ft.Ibf/lbm

9. Menghitung Pressure Head (Head karena perbedaan tekanan)
Menghitung Pressure Head :

Pr = P = 14.7  Psi
AP = 0
Sehingga, AP/p =0

10. Menghitung Energi Mekanik Pompa:
AV? g AP
-Wf = + Az + +SF
2Xaxgc gc p

172



Dimana:

W = tenaga yang ditambahkan ke dalam sistem per satuan massa
Sehingga:
- Wf 13+ 2283.8939 ft. Ibf/lbom + 0  + ##H#s ft Ibf/lbm

154600.9875 ft. Ibf/lbm

11. Menghitung Broke Horse Power (BHP):
BHp =MW
550. 1
dari Figure 14-37 Timmerhaus hal. 520, untuk Qf = 858.5941 gpm
diperolenn pompa = 0.010 286.198044

Sehingga:
BHP 0,98 x_154600.9875
550 X 0.01

= 0,98 Hp; maka digunakan power = 1 Hp

d. Menghitung Tenaga Motor
Dari Figure 14.38, Timmerhaus untuk BHP = 1 Hp
diperoleh n motor = 0.820

Sehingga power motor yang diperlukan:
gga p BHPy gaip

P motor =
n
_ 1 Hp
- 0.82
= 1220 Hp
Dipilih motor standar dengan power = 15 Hp (Standard NEMA)

Tabel C.5 Spesifikasi Pompa 3

RESUME
Nama Alat . Pompa Air
Kode : L-115
Fungsi : Alat untuk mengalirkan air menuju Mixer-110
Tipe : Centrifugal pump
Bahan Konstruksi . Stainless Steel 304
Jumlah : 1 buah
Rate VVolumetrik : 19130  ft3/s
Kecepatan Aliran : 383.3588  ft/s
Ukuran Pipa . - NPS : 1 in
Power Pompa : 1.0 Hp
Power Motor : 15 Hp
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C.6  Mixer (M-110)

Fungsi = Menghomogenkan umpan segar dan hasil recycle yang akan
diumpankan ke reaktor

Tipe = Tangki vertikal berpengaduk

Operasi =T = 30°C = 30315 K
P = 1 atm = 14.696 psi

Tujuan = *) Menentukan tipe mixer

*) Menentukan bahan konstruksi mixer
*) Menghitung dimensi mixer

1. Menentukan Tipe Tangki
Dipilih tangki berbentuk silinder vertikal dengan head berbentuk
torispherical dengan pertimbangan :
- Kondisi operasi mixer pada tekanan 1 atm dan suhu 52°C.
- Dapat menampung dalam kapasitas yang besar.
- Konstruksi sederhana dan lebih ekonomis.

2. Menentukan Bahan Konstruksi
Bahan konstruksi tangki yang dipilih Stainless Steel SA-304 Grade A
dengan pertimbangan sebagai berikut:

- Tahan terhadap korosi bahan bersifat asam kuat
- Struktur kuat dengan allowable stress value sebesar 18750 psi

- Memiliki batas ketahanan suhu bahan hingga 650°F

3. Menghitung Dimensi Mixer

Kondisi operasi : P =1 atm = 147 Psi
T =30 °C = 303.15 K
Laju Massa p x/p n (cP)
Komponen . %ow/w X/

P katiam) | Y gty | amd) [ (30°0) "
C3H60 60.1549 0.1801 | 854.2300 | 0.0002 | 0.285037707( 0.6318
CH30H 261.2969 | 0.7823 | 825.3158 | 0.0009 | 0.964523097| 0.8111

H20 6.2146 0.0186 | 1091.0277| 0.0000 | 0.815034472( 0.0228
C3H802 6.1290 0.0183 | 1113.2136| 0.0000 | 35.83100518( 0.0005
C6H1403 0.2154 0.0006 | 1077.8676| 0.0000 | 49.04198229( 0.0000
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Total | 3340108 | 1.00 | 4961.6548] 0.0012 | 86.93758275] 1.4663

Meampuan = 334.0108  kg/jam 736.367  Ib/jam

Pcampuran = 838.3301 kg/m3 = 52.3368 Ib/ft3
Heampuran = 0.6820 cP = 0.00046 Ib/ft.s
= 0.0007 Pa/s
. Menentukan Voll_Jme Cairan Massa 736.3669 Ib/jam
Flowrate volumetrik (Fv) = =
Densitas 52.3368 Ib/ft3

= 14.0698 ft%/jam

Direncanakan :

Tipe proses = kontinyu

Jumlah tangki 1 buah

Mixer dapat menampung cairan sebanyak 0,5 dari rate volumetric
(belumtermasuk overdesign sebanyak 20%). Aliran keluar mixer dijaga

selalu berada pada 334.0108 kg/jam. Sehingga tidak terjadi defisit aliran
pada mixer, karena mixer beroperasi kontinyu (tidak ada waktu tinggal)
dianggap pengadukan sempurna 100%. Maka,

Rate volumetric x 0,5

V ign —
dests jumlah tangki
__ 14070 x 05
1.000
= 7.0349 3
= 01992 m

Menentukan Volume Shell
Direncanakan untuk faktor keamanan, volume liquid adalah 80% volume

shell. Sehingga,

Ve = 1.2 X Veesign
=12 x 70349 f
=8.4419 ft

Menentukan Diameter dan Tinggi Shell
Untuk tangki berpengaduk, rasio Hs/ID adalah 1-2

Dipilih tangki silinder dengan rasio HS/ID = 1 (Tabel 4-16 Ulrich,1984)
Volume head/bottom=0.000076 ID3 (Pers 5.14 Brownell, 1959)

:T;z 1.000 ; sehingga H = 1.000 D

Maka
Vv __nlD?H (Pers. 3. 1, Brownell & Young, 1959)
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shell 4

__3.14 x1D? x 1.000 ID
4
= 0785 ID?

Volumetangki (Vt) = Volume silinder + 2 volume head

84419ft2 = 078 ID+2x 7.6E-05 ID®
8.4419 ft* = 0.7852 ID®
ID’= 10.7519 ft®
ID= 10.7519 ft¥*
= 22071 ft
= 26.4856 in
= 0.6727 m
Maka tinggi shell Hs = 1.000 ID
= 22071 ft
= 26.4856 in
= 0.6727 m

Vy=  0.000049 |D?
= 0.000527 ft3
= 0.006322 in
= 0.000161 m?

d. Menentukan Tinggi Cairan (sebenarnya) dalam Shell
Faktor keamanan untuk menghindari meluapnya cairan keluar mixer ketika
pengadukan maka diberi over design 20%, maka :
Hs = 1.2 x 22071 = 26486 ft = 0.80728 m

Sehingga tinggi cairan sebenarnya :

4 xVcs _ 4 x T )
= - 2.2U7T
L azxID? 314 x f
= 1.8396
= 22.0756
= 0.56072
4. Menentukan Tebal Shell
a. Menghitung Tekanan Total Mixer
Pd = Poperasi + Phidrostatik
Pop = 1 atm = 14.7 Psi
= px “xh
I:)hid p
gc
Keterangan:
Py = Tekanan desain
h = Tinggi cairan dalam silinder
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p = densitas cairan

maka,

Phia = 52.3368 Ibm/ft® x 1 Ibm/Ibf x 1.8396 ft
= 96.2804 Ibf/ft?
= 0.6686 Psi

Pd = Poperalsi + I:’hidrostatik

= 147 + 0.6686
15.3686 Psi

dengan faktor keamanan 20%, maka
P4 = 12 x 15.3686 Psi
18.4424 Psi

b. Menghitung Tebal Shell

Pgy.r
t = d + C

s (f.E-0,6P)
Dimana:
ts = tebal dinding (shell), in

(Pers 13.1 Brownell, 1959 hal.254

P = tekanan desain = 18.4424 Psi

ID = Diameter = 13.2428 in

r = Jari-jari = 6.6214 in

f = allowable stress dari bahan yang diguna= 18750  Psi
(Brownell, 1959 : 251)

E = double welded butt joint = 0.8

C = faktor korosi = 0.125

s = 18.4424 X 66214 + 0125 in

(18750 x 0.8 )-( 0.6 x18.4424 )
= 0.1331 in
Digunakan tebal standar 1/8 = 0.1875 in (Tabel 5.7 Brownell, 1959: hal 90)

5. Menentukan Diameter dan Tinggi yang Distandarkan
a. Diameter (Ds)

OD =ID+ 2fts

Dimana:

ID = Diameter shell (Ds)

Sehingga:
OD =26.485 in + 2 x 0.188 in
= 26.8606 in
Digunakan OD standar = 40in = 1.0160 m (T

ID = ODstandar - ZtS
40 in- 2 x 0.188in
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= 39.6250 in

= 1.0065 m
Diameter dalamshell standar = 39.6250 in = 1.0065 m
b. Tinggi (Hs)

Hs = 1.000 x IDstandar

1.000 x  39.6250 in

39.625 in

1.0065 m

Tinggi shell standar = 39.625 in = 1.0065 m

6. Menghitung Tebal dan Tinggi Head
Digunakan head jenis standard dished/torispherical dengan bahan
konstruksi yang sama dengan shell mixer

oD .
= =
OA icr [b \
/ v
B A ’//r sf
1D // > ts
a o/

C
Keterangan Gambar :
ID = Diameter dalamshell (in)
oD = Diameter luar shell (in)
a = ID/2 ; jari-jari shell (in)
t = tebal head (in)
r = jari-jari head (in)
icr = inside corner radius (in)
sf = straight flange (in)
b = depht of dish (in)
OA = overall dimension (in)

a. Tebal Head
Tebal tutup berupa torispherical mengikuti persamaan :
t - 0885XPaxre L ¢ (Pers 13.12 Brownell, 1959 hal.258)
h (f.E-0,1Pg)
Dimana:
OD =40 in
ts = 0.188 in
e = 19.8125 in
maka,
0.885 x 18.4424 Ps x 40.0000 in + 0
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h ( 18750 x 08 - 0.1 x 18.4424Psi)

= 0.1685 in
= 0.0140 ft
= 0.0043 m
Digunakan tebal standar 3/16 = 0.1875 in (Tabel 5.7 Brownell, 1959)
. Tinggi Head

Dari Brownell table. 5.7, hal. 90, dihitung ukuran-ukuran sebagai berikut :
oD =40 in
r = 40 in
icr = 21/2 in

Dari Brownell fig. 5.8, hal. 87, dihitung ukuran-ukuran sebagai berikut :

qa =1D BC =r - (icr)
2
b = 7'—\m AC = \m
ap=10 (icr) OA =t+b+sf
maka,
a =%ID
= % x 39.6250 in
= 19.8125 in
AB = a - icr
= 198125 in - 21/2in
= 17.3125 in
BC = r-icr
= 40 in - 212in
= 37.5000 in
AC = J(c ) - (a8 Y
3/B7.5000 in]? - (17.3125 in}
= 33.2645 in
b =r - AC
= 40 in - 33.2645 in
= 6.7355 in

Tinggi straight flange (sf)

Dari Tabel 5.6 Brownell hal 93 untuk tebal tu  3/16 in
didapat nilai sf 1% -2¥% in

diambil :

sf =21/4 in
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Dari data di atas dapat dihitung tinggi tutup tangki (OA) yaitu sebesar :

OA =Db+sf+t
= 6.7355 + 21/4 + 0.1685
= 9.1540 in
= 02330 m

Karena tutup atas dan bawah sama maka tutup bawah juga mempunyai
tinggi sebesar 9.1540  in atau 0.2330 m
Sehingga didapat tinggi total shell (Hv)

Hv )y = Hs + 2 x tinggi head
= 10065 + 2 x 0.2330
= 1.4726 m

7. Menentukan Dimensi Pengaduk

a. Menentukan Jenis Pengaduk dan Jumlah Impeller
Campuran produk CH;COOOH mempunyai viskositas cukup rendah, yaitu
pcampuran = 0.6820 cP = 0.0005 Ib/ft.s = 0.0007 Pa/s
Hasil campuran diharapkan homogen sedangkan waktu pengadukan cukup cepat
maka dipilih jenis propeller yang cocok digunakan untuk mengaduk fluida
dengan viskositas kecil yaitu dibawah 3 Pa.s (3000 Cp) (Geankoplis, 1993).
Jumlah pengaduk ditentukan berdasarkan tabel berikut (Walas, 1990):

Viscosity Maximum level Number of
[cP (Pa sec)] h/Dt Impellers
<25.000 (<25) 1.4 1
<25.000 (<25) 2.1 2
>25.000 (>25) 0.8 1
>25.000 (>25) 1.6 2
H,_ X sg

Jumlah Pengaduk (Joshi, hal. 415)

Ds
0.5607 x 0.7684

1.0065
JumlahPengaduk = 0.4281 ~ 1 buah

Jumlah Pengaduk

Jadi jumlah pengaduk (impeller ) dalamtangki pengaduk ini adalah 1 buah.

b. Menentukan Dimensi Pengaduk
Dari tabel 3.4-1 Geankoplis hal.158 didapat data berikut :

Da/Dt = 0,3 -0,5 (diambil 0,3)
W/Da = 1/5

L/Da = 1/4

C/IDt = 1/3

JDt = 1/12

Dimana:

Da = diameter impeller
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Cc = jarak pengaduk dari dasar tangki

Dt = diameter luar tangki = OD
L = panjang flat dari disk

w = tinggi flat

J = lebar baffle

Sehingga dimensi pengaduk dapat dihitung sebagai berikut :
Diameter impeller (Da)

Da = 03 x OD
Da =03 x 40in
Da = 12.0000 in

= 1.0000 ft

= 03048 m

Jarak Pengaduk dari Dasar Tangki (C1)

C =1/3x OD

C =1/3x 40 in

C = 13.3333 in
= 11111 ft
= 03387 m

Panjang flat (L)
= 1/4 x Da

1/4 x 120 in
3.0000 in
0.2500 ft
= 00762 m

L
L
L

Tingqi flat (W

=1/5x Da
1/5x 120 in
24000 in

wW
W
W 0.2000 ft
0.0610 m

Lebar baffle (J)

J =1/1x OD

J =1/1 x 40 in
J 3.3333 in

0.2778 ft
0.0847 m

8. Menentukan Power Motor
a. Menentukan Kecepatan Putar Pengaduk
Dari Rase, H.F pers.8.8 hal.345 didapat :

0.5

N 600 X Wien )
n X Da 2x Da

Da = diameter impeller = 1.00 ft

N = putaran putar pengaduk (rpm)
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Wien = water equivalent liquid height (ft)

WELH = Sg x HL
W, =—Pcampuran .,
p air
838.3301 kg/m®

WLeH = X 05607 m
1091.028 kg/m3

WLeH = 04308 m

= 14135 ft
Sehingga:
0.5
N - 600 X ( Wien )
n_x_Dgoo 2 x Dal1.4135 fi 05
N©= g 100 X (0 2x100
N = 160.642 rpm = 2.6774 rps
Diambil kecepatan pengaduk standart (komersial) 320 rpm (Walas, 1990 hal. 288),
N = 320 rpm = 5.3333 rps

. Menentukan Bilangan Reynolds (Nre)
Dengan menggunakan persamaan :
2
Nre =P X Da” x N
M

2
_ 52.3368 lo/ftt x [ 1.000 ft )x 5.3333 rps
0.0005 Ib/ft.s

(pers.3.4-1,Geankoplis hal 144)

609046.371

Karena NRe > 10.000, maka sesuai untuk digunakan baffle (Perry 6ed, hal.
19-8).

Menghitung Power Pengaduk
Karena Nge > 10.000 maka power tidak tergantung pada bilangan Reynold dan

bukan merupakan fungsi viskositas. Sehingga,

p —_Np.p.N°Da7 (pers. 9.20, Mc Cabe hal. 253)
ac

Dimana:

P . Daya pengaduk, Ib.ft/s

Np : Power number , karena NRe > 10000 maka untuk pengaduk jenis

turbin didapatNp = Kr = 0.87 (Tabel 9.3 Mc Cabe hal. 254)

p . Densitas campuran = 52.3368 lo/ft3

N . Kecepatan putar pengaduk = 5.3333 rps

Da : Diameter impeller = 1.0000 ft

gc . Percepatan gravitasi = 32.1740 Ibm.ft/Ibf.s?

Maka power pengaduknya adalah:
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p = 087 x 523368 x [ 53333 )% (1.0000°
32.1740
P

= 2146926 Ib.ft/s
= 0.3904 Hp = 0.291289 kW

Selama proses pengadukan, pengaduk mengalami head losses dan

transmission losses .

- Gain Losses diperhitungkan 10% dari daya masuk (dengan mempertimbang-
kan adanya kebocoran daya pada proses dan bearing)

Gain Losses = 10% x Po
Gain Losses = 10% x 0.3904 Hp
= 0.0390 Hp

- Transmission System Losses diperhitungkan 20% dari daya masuk (dengan
meninjau kemungkinan terjadinya kebocoran belt atau gear )
Transmission losses = 20% x Po

Transmission losses = 20% x 0.3904 Hp
= 0.0781 Hp

Sehingga, Power Input (Pi)

0.3904 + 0.0390 + 0.0781
0.5075 Hp

Dari Fig.14.38, page. 521, Petter & Timmerhaus, 2003 didapat
effisiensi motor penggerak sebesar = 80%
maka daya penggerak motornya sebesar :

_Pi
power motor =

10,5075 Hp
80%

power motor = 0.6343  Hp
Digunakan power motor = 1 Hp

power motor =

d. Waktu Pengadukan

tmix = 12000 | pV P° Vv |02 (Pers 4-75 Ulrich, hal 177)
P 1m
= 101.2945 detik
= 0.0281  jam
. _ _ Vol cairan
waktu tinggal = Fv
= 0.5 jam
= 1800 detik
Kesimpulan : waktu pengadukan sangat bisa dianggap singkat 101.3

dibandingan waktu tinggal di mixer yaitu = 1800 detik. Sehingga keadaan
uniform bisa dianggap langsung tercapai dalam tangki
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Tabel C.6 Spesifikasi Mixer (M-110)

SUME

Nama Alat . Mixer

Kode : M-110

Fungsi : Mencampurkan umpan segar dan hasil recycle yang aka|
diumpankan ke reaktor.

Tipe : Mixer berupa silinder vertikal dengan alas dan tutup
berbentuk torispherical serta pengaduk jenis propeller.

Bahan Konstruksi . Stainless Steel SA-304 Grade A

Jumlah : 1 buah

Tekanan Operasi 1 atm

Temperatur Operasi : 30 °C

Tekanan Design : 18.4424  psi

Kapasitas © 0.1992  m®=52.6246438 gallon

Dimensi Mixer

- Diameter Shell : 1.0160 ft

- Tinggi Shell : 06727 ft

- Tebal Shell : 0.0048 ft

- Tinggi Tutup : 02330 ft

- Tebal Tutup : 0.0047 ft

- Tinggi Tangki Total : 14726 ft

- Jumlah pengaduk 1 buah

- Diameter Pengaduk : 0.3048 m

- Kecepatan putar : 320 rpm

- Power Pengadukan : 1 Hp
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C.7  Pompa 3 Hasil campuran Mlxer (L-211)

Fungsi = Mengalirkan hasil campuran mixer (M_110) menuju
Reaktor (R-210).

Jumlah = 1 buah

Tujuan : 1. Menentukan tipe pompa

2. Menentukan bahan konstruksi pompa
3. Menghitung tenaga pompa
4. Menghitung tenaga motor

Langkah Perencanaan
1). Menentukan Tipe Pompa
Pompa yang dipilih adalah pompa sentrifugal dengan pertimbangan
sebagai berikut (Peters & Timmerhaus hal.521):
- Konstruksinya sederhana, harga relatif murah dan banyak tersedia.
- Kecepatan putarannya stabil.
- Biaya perawatan paling murah dibandingkan dengan tipe pompa lain.

2). Menentukan Bahan Konstruksi Pompa
Bahan konstruksi yang dipilih adalah Stainless Steel 304 karena :
- Tahanterhadap korosi.
- Batas tekanan yang diijinkan besar (s.d 22500 psi).
- Batas suhu yang diizinkan besar (-65°F s.d 650°F ).

Suhu = 30 =303.15 K
Tekanan = 1 atm
Laju Alir . p
Komponen (ka/jam) n (kmol) Xi Tref (kg/m)
C3H60 60.1549 1.0372 0.1801 23 0.823
CH30H 261.2969 8.1655 0.7823 24 0.787
H20 6.2146 0.3453 0.0186 25 1.027
C3H802 6.1290 0.0625 0.0183 26 1.033
C6H1403 0.2154 0.0028 0.0006 27 1.0818
TOTAL 334.0108 9.6133 1.0000

3). Menentukan Kecepatan Volumetrik Fluida

Qf =

massa

p
334.0108

Ka/jam
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1.0270 Kg/m®

325.2296 m®/jam
3.1903 cuft/s
1431.8878 gpm

4). Menentukan Diameter Optimal Pipa

Diperkirakan aliran fluida turbulen (NRe > 2100), sehingga digunakan
persamaan untuk Di <1 in, yaitu :

Diopt = 4,7 x Qf%® x pO  (Pers, 46, Peters & Timmerhaus, hal 365)
Dimana :
Di opt = diameter dalam optimum, in
Qf = flowrate, (Ib/s)/(kg/s)
p = densitas quipIa )

Dari App. A.5-1 Geankoplis, 1993 hal. 892 dipilih pipa dengan spesifikasi :

Doom = 1.000 in = 0.083333 ft

ID = 0957 in = 0.0798 ft

oD = 1315 in = 0.109 ft

A = 0.0050 ft? = 4.6359 in?
Sch = 80

5). Menghitung kecepatan linier fluida (V)

Kecepatan linier fluida dapat dicari dengan menggunakan persamaan
sebagai berikut :

_ 0Q
V= —
A
Dimana :

V = kecepatan linier aliran fluida, ft/s
Qf = laju alir volumetric, ft%/s
A = inside sectional area, ft?

Maka kecepatan linier fluida adalah :
=  3.1903 ft¥s

0.0050 ft*
= 639.3322 ft/s

6). Menghitung bilangan reynold (Nre)

Nre IDXVXp
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= u

- 0.08 ft x 639.3322 ft/s x0,9 b/ft?
#REF! Ib/ft.s
= 0,9 (asumsi aliran turbulen benar)
a. Menghitung Panjang Ekivalen (Le)
Asumsi panjang pipa lurus (L) = 10 m = 32.808 ft
ID = 0.0798 ft
Dari tabel 2.10-1 (Geankoplis, 1997: 93) untuk aliran turbulen diperoleh:
Tipe Fitting/ jumlah | Kf | Totkf | Le/D (ft) Le
Valve
elbow 90° 3 0.75 2.25 35 1x35xID= 8.37375
gate valve 1 4.5 4.5 225 1x225x1ID= | 17.94375
coupling 1.666667| 0.04 | 0.066667 2 249 x 2 x ID= | 0.2658333
Total 6.816667 26.583333
Sehingga, XL = L+XLe
= 32808 + 26.5833 = 59.3913 ft

6) Menghitung Energi yang Hilang Akibat Gesekan
- Pada pipa lurus

. Af. v AL (Eq. 2.10-6 Geankoplis, 1993: 89)
2F =
2.1D.gc

Dimana:

XF = Friction loss (ft.Ibf/Ibm)

f = Faktor friksi

v = Kecepatan linier fluida (ft/s)

AL = Panjang pipa (ft)

ID = Diameter dalam tangki (ft)

gc = 32174 |om.ft/Ibf.s?

Menghitung Fanning Friction Factor (f):
Dari Fig. 2.10-3 Geankoplis, hal 94 didapat:

Untuk commercial steel — ¢ = 0.000046 m
= 0.000150918 ft
€ 0.00015
= = 0.001892
D 0.0798

Dari Figure 2.10-3 Geankoplis, dengan nilai Nre =
didapatkan nilai f = 0.0075 sehingga:

4 X

0.0075 x ( 639.3322 )2 x 26.5833

2 X 0.0798 x 32174

XF =
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b). Sudden Contraction Losses at tank exit

2
he = kcL (Eqg. 2.10-16 , Geankoplis, 1993)
2 X «
(A1>>A)), karena luas tangki (Al) sangat
A . besar dibandingkan luas pipa (A2)
A ]
Sehingga.
A :
K = 055 1 A (Geankoplis, 1993)
1
= 055 1 -0
= 055
a = 1 (untukaliran turbulen)

b). Sudden Enlargement Losses at tank exit

V2
hoc = ke 2 X a
(A2 >> Al), karena luas tangki (A2) sangat
v N besar dibandingkan luas pipa (A1)
Sehingga.
Az}
Ke =11 - — (Geankoplis, 1993)
Ay
= (1 - 0]
=1
a = 1 (untukaliran turbulen)

d) Losses infitting and valve
Instalasi pipa

Dari Fig. 127 Brown, 1956 hal. 141 dengan NPS =
¢ 1 buah gate valve fully open; Le
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Le = 1 x 06 = 06 ft
- 3 buah standard elbow; Le = 15 ft
Le = 3 x 15 = 45 ft
- 1 buah sudden enlargement ; Le = 15 ft
Le = 1x 15 = 15 ft
-1 buah sudden contraction ; Le = 09 ft
Le = 1 x 09 = 09 ft
-1 buah swing check valve ; Le = 6 ft
e = 1x 6 = 6 ft
- Panjang ekivalen pipa lurus, Y Le = 135 ft
Panjang pipa lurus 10

46.3080
14.1147

Panjang pipa total

m
32.8080  ft
ft

m

7. Menghitung Static Head (head karena perbedaan ketinggian)
Tinggi pemompaan, Az = 12.5049 ft = 3.8115 m
Static head - A9

32.17 ft/s?

32.17 Ibm.ft/Ibf.s?
= 12.5049  ft.Ibf/lbm

c
= 12.5049 X

8. Menghitung Velocity Head ( Head karena perbedaan kecepatan)

Karena pada 2 titik reference dianggap sama, maka Vi = V- = 639.3322
. B Av?
Velocity head = 20
Sehingga velocity head (AV?/ 2agc ) = 6352.1114 ft.Ibf/lbm

9. Menghitung Pressure Head (Head karena perbedaan tekanan)
Menghitung Pressure Head :

Pr = P, = 14.7  Psi
AP = 0
Sehingga, AP/p =0
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10. Menghitung Energi Mekanik Pompa:
AV? 9 AP
-Wf = + Az + + ZF
2Xaxgc gc p

Dimana:

WT = tenaga yang ditambahkan ke dalam sistem per satuan massa
Sehingga:
- Wf 13+ 6352.1114 ft. Ibf/lbm + 0 + 0,99 ft. Ibf/lbm

429963.8431 ft. Ibf/lbm

11. Menghitung Broke Horse Power (BHP):

BHP =—mM- (W)
550 . 1
dari Figure 14-37 Timmerhaus hal. 520, untuk Qf = 1431.8878 gpm
diperolenn pompa = 0.010 477.295947
Sehingga:
BHP 0.0000 X 429963.8431
550 X 0.01
= 0.8599 Hp; maka digunakan power = 0.8 Hp
d. Menghitung Tenaga Motor
Dari Figure 14.38, Timmerhaus untuk BHP = 1 Hp
diperoleh  motor = 0.820

Sehingga power motor yang diperlukan:
gga p BHPy gaip

P motor =
n
- 0.8 Hp
- 0.82
= 0976 Hp
Dipilih motor standar dengan power = 12 Hp (Standard NEMA)

Tabel C.7 Spesifikasi Pompa 4

RESUME
Nama Alat : Pompa mixer
Kode o L-211
Fungsi :Alat untuk mengalirkan Mixer-110 menuju Reaktor 210
Tipe : Centrifugal pump
Bahan Konstruksi . Stainless Steel 304
Jumlah : 1 buah
Rate Volumetrik : 3.1903 ft3/s
Kecepatan Aliran : 639.3322 ft/s
Ukuran Pipa . - NPS : 1 in
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C.8 Tangki (H2SO.) (F-212)

T e

9
Vﬁ/ 1

Fungsi : Tempat penyimpanan katalis asam sulfat

Jumlah 1 buah

Bentuk : Tangki silinder vertikal dengan flat bottom dan
conical roof

Bahan : Carbon Steel , SA-283 Grade D

Lama penyimpanan : 30 hari

Suhu penyimpanan : 30 °C

Tekanan penyimpan : 1 atm

Tujuan . a. Menentukan tipe tangki
b. Menentukan bahan konstruksi tangki
c. Menghitung kapasitas tangki
d. Menentukan dimensi tangki

Langkah Perencanaan

a. Menentukan Tipe Tangki
Tangki dipilih dengan bentuk silinder vertikal dengan flat bottom dan
conical roof karena tipe ini cocok untuk cairan dengan tekanan atmosfer
(Brownell, 1959).

b. Menentukan Bahan Konstruksi Tangki
Bahan kontruksi tangki dipilih Carbon Steel, SA-283 Grade D karena:
- Relatif tahan korosi bahan bersifat asam
- Struktur kuat dengan allowable stress value sebesar 12650 psi
- Memiliki batas ketahanan suhu bahan hingga 650°F

c¢. Menghitung Kapasitas Tangki
Kebutuhan katalis = 0.2626  kg/jam
= 189.0624 kg/30 hari

Digunakan 1 buah tangki, sehingga:

Kebutuhan asam sulfat ~ =———02:0624 kg
1
= 189.0624 kg

Nilai densitas campuran adalah:
pmix=0.1840 kg/m* (PubChem)
= 0.0115 Ib/ft3
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sehingga nilai volume campuran diperoleh:
massa _ 189.0624 kg
densitas 0.1840 kg/m3

1027.5133 m?

V mix =

36286.2934 fts

Dirancang larutan mengisi 80% volume tangki, sehingga:
Over Design 20%

Vt= 1.2 x 1027.5133
= 1233.0160 m® =  43543.552 ft3

7755.4361 bbl
325728.3182 gal

. Menghitung Dimensi Tangki
Menghitung diameter dan tinggi tangki
Pada bentuk silinder vertikal nilai L/D untuk storage liquid-liquid
antara 1-2 dipilih harga L/ID = 1 (Tabel 4-18, Ulrich)
Hs= 1 D

Dimana sesuai persamaan 3.1 Brownell & Young, 1959 digunakan:

_m.D2.L _ 314.D% _ .
\4 . A 0.7857 D
Keterangan:
V = volume tangki (m?3)
D = diameter dalam/ID (m)
Hs = tinggi shell (m)
sehingga volume total tangki adalah:
Volumetangki = 0.7857  ID?
1233.0160 = 0.7857 ID?
ID® = 0,7857
ID=11.6208 m
= 38.1259 ft
457.510 in
1 D
11.6208 m
38.1259 ft

diperoleh Hs

Diambil ukuran standar dari Appendix E (Brownell, 1959 him 346):
D= 30 ft= 9144 m= 360 in
H= 30 ft= 9144 m= 360 in
Kapasitas ukuran standar = 3780 hbl

Menghitung tekanan design tangki
Vs = m/4 x Hs? x HL
Keterangan:
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HL =tinggi larutan dalam silinder (m)
Vs = volume shell (md)
Hs = panjang horizontal shell (m)

Berdasarkan pers. di atas, maka tinggi larutan dalam tangki adalah:
Vi= 36286.2934 ft®
He = Vv, _ 36286.2934
YaxnxD?  Yyxax 30 )
= 513140 ft = 1564 m

Sehingga tekanan hidrostatik adalah:
P hidrostasik = pmix x hliquid _ 00115 x 51.3140

144 144
0.0041 psi

Dari perhitungan di atas maka diperoleh tekanan design berikut:
Faktor keamanan digunakan sebesar 1.1
P design = (P hidrostatik  + P operasi) x 1,1
(00041 +1Ix 147)])x11
16.1745 Psi

Menentukan tebal tangki
Berdasarkan ukuran standar pada appendix E (Brownell, 1959) ,
maka jumlah dan ukuran lebar standar course yang digunakan adalah
N course =—H =i = 5 course
6 ft 6

Berdasarkan persamaan 13.1 Brownell & Young, hal 254:

_P. My +
c f.E

06 P

Keterangan:
ts = tebal shell (in)
P =tekanan design tangki (psi)
ri = jari-jari dalamtangki (= 180 in
c = faktor korosi = 0.125
E = efisiensi pengelasa
f =allowable stress (psi

0.8 (Tabel 13.2, Brownell hal. 254)
13750 ps (Tabel 13.1, Brownell hal. 251)

sehingga diperoleh:
P.ri

ts = + C
f.E 06P
_ 161745  x 180 + 0.125
(13750 x 0.8)-( 06 x16.175)
= 0.3899 in

Diambil tebal shell standar 7/16 = 0.438 in (Tabel 5.7, Brownell hal. 91)
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Menentukan dimensi tutup atas
Menghitung 6 (sudut angle dengan garis horizontal) dapat dicari dengan
persamaan 4.5 (Brownell, 1959: 64)

—  dimana:

sin® = B X l'_ D = Diameter tangki standar
1000.ts U6t = Tebal shell course paling atas (in)
0 = Sudut cone roof terhadap garis horizontal
P = Tekanan desain
sin = 30 s | . 16.175
1000 x 0.4375 \ ' 6
=0.1126
0 =6.4644 °
2cos0((f.E)-(0.6.Pd))
16.175 Psi  x 30 ft
+ 0.125
2 cos 6.4644[ 11000]- [ 9.7 ]
= 01472 in

Diambil tebal standar 3/16 = 0.1875 in (Tabel 5.7, Brownell hal. 91)

sl Untuk tinggi head (h) dapat dihitung dengan:
ﬂ—-'p"'_ tan 6 = h
P o 05D
? I — J Dalam hubungan ini:
§ o D = Diameter tangki (ft)
h = Tinggi head (ft)
! ' tan 6.4644 = Htutup

05 x 30
Htutup = 1.6996 ft
Tebal Tutup Bawah
=4/cP = 30 ft [ o125
N f ’ 13750

=0.3638 in
Diambil tebal standar 1/2 = 0.5000 in (Tabel 5.7, Brownell hal. 91)

Total tinggi tangk = Htutup + Htangki

= 1.6996 ft + 30 ft
31.6996 ft
9.6620 m
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Tabel C.8 Spesifikasi Tangki Katalis Asam Sulfat

RESUME
Nama Alat : Tangli Katalis Asam Sulfat
Kode 1 F-212
Fungsi : Temp t penyimpanan katalis asam sulfat
Tipe : "ngk isilinder vertikal dengan flat bottom dan
conical roof
Bahan Konstruks : Carbo Steel , SA-283 Grade D
Kapasitas 127. 5133 m3
Jumlah 1 buah
Waktu tinggal : 30 hari
Diameter Tangki: 10 ft
Tinggi Tangki 30 ft
Tekanan Operasi : 1 atm
Suhu Operasi 30 °C
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C.9 Pompa Asam Sulfat (L-213)

Fungsi = Mengalirkan asam sulfat dari tangki penyimpanan menuju
reaktor
Jumlah =1 buah
Tujuan : 1. Menentukan tipe pompa
2. Menentukan bahan konstruksi pompa
3. Menghitung tenaga pompa
4. Menghitung tenaga motor

Langkah Perencanaan
1) Menentukan Tipe Pompa
Pompa yang dipilih adalah pompa sentrifugal dengan pertimbangan
sebagai berikut (Peters & Timmerhaus hal.521):
- Konstruksinya sederhana, harga relatif murah dan banyak tersedia.
- Kecepatan putarannya stabil.
- Biaya perawatan paling murah dibandingkan dengan tipe pompa lain.

2) Menentukan Bahan Konstruksi Pompa
Bahan konstruksi yang dipilih adalah Stainless Steel SA-316 karena :
- Tahan terhadap korosi.
- Batas tekanan yang diijinkan besar (s.d 22500 psi).
- Batas suhu yang diizinkan besar (-65°F s.d 650°F ).

Suhu = 30 = 303.15 K
Tekanan = 1 atm
Komponen I(_Iféllj:\r::; n (kmol) xi Tref (kg /fns)
H2504 0.2626 0.0027 | 0.9800] 25 1.0330
H20 0.0054 0.0003 | 0.0200] 25 0.8230
TOTAL 0.2679 0.0030 | 1.0000
0.00016409 Lb/s
Komponen| Tc (K) B p (kg/m?) p(cP) | pmix(cP)
H,SO4 925 0.0007 1.0294 19.6179 0.0500
H20 647.13 | 0.0010 0.8188 0.8150 0.0245
TOTAL 1.0241 20.4330 0.0745
i = Po dan _0.04314
PR Ty T Tty
Sehingga diperoleh densitas campuran = 1.0241  Kg/m3= 0.0639 Ib/ft?
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13.4241 cP
0.009021 Ib/ft.s
32.4755 Ib/ft.jam

Sehingga viskositas

3) Menentukan Kecepatan Volumetrik Fluida

. m
Kecepatan Volumetrik _-massa

p
0.2679 Kg/jam

1.0241  Kg/m®
0.2616 m*/jam

0.0026 cuft/s
1.1519 gpm

4) Menentukan Diameter Optimal Pipa

Diperkirakan aliran fluida laminar (NRe < 2100), sehingga digunakan
persamaan untuk Di <1 in, yaitu :

Diop = 3,6 x Qf %40 x 1 %20 (Pers. 48, Peters & Timmerhaus, hal 365)
Dimana :

Diopt = diameter dalam optimum, in

Qf = flowrate, (Ib/s)/(kg/s)
] = viskositas fluida (Cp)
maka:

Diopt = 3.6 x (0.0026 cuft/s )% x( 13.4241Cp )°

0.5567 in

Dari App. A.5-1 Geankoplis, 1993 hal. 996 dipilih pipa dengan spesifikasi :
Dnom: 0625 |n = 00521 ft

ID =0.423 in = 0.0353 ft

OD = 0.675 in = 0.0563 ft

A =00010 ft* = 0.910453 in?
Sch = 80

5) Menghitung kecepatan linier fluida (V)
Kecepatan linier fluida dapat dicari dengan menggunakan persamaan
sebagai berikut :

V= Q
A
Dimana :

V = kecepatan linier aliran fluida, ft/s
Qf = laju alir volumetric, ft¥/s
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A = inside sectional area, ft?

Maka kecepatan linier fluida adalah :
y =0.0026 ft¥/s

0.0010 ft?
= 2.6188 ft/s

6) Menghitung bilangan reynold (Nre)
Nre IDXVXp
= K
_ 0.04 ft x 2.6188 ft/s x 0.0639 Ib/ft®

0.0090 Ib/ft.s
= 0.6543 (asumsi aliran laminar benar)

a. Menghitung Panjang Ekivalen (Le)
Asumsi panjang pipa lurus (L)= 7 m=22.966 ft
ID= 0.0353 ft

Dari tabel 2.10-1 (Geankoplis, 1997: 93) untuk aliran turbulen diperoleh:

Tipe Fitting/ Jumlah{ Kf | Tot Kf|Le/D (ft Le
Valve
elbow 90° 3 12| 3.6 35 | 1x35xID=| 3.7013
gate valve 1 14 14 225 |1x225x1D4 7.9313
coupling 1.1667] 0 | 0.0467 2 [249x2xID4 0.0823
Total 17.647 11.715

SehinggX L=L+ZXLe
= 22966 + 11.7148 = 34.6804 ft

6) Menghitung Energi yang Hilang Akibat Gesekan
- Pada pipa lurus

po4f. v AL (Eq. 2.10-6 Geankoplis, 1993: 89)
2.1D.gc
Dimana:

>F = Friction loss (ft.Ibf/lbm)

f = Faktor friksi

v = Kecepatan linier fluida (ft/s)
AL = Panjang pipa (ft)

ID = Diameter dalam tangki (ft)

gc = 32.174 lbm.ft/lbf.s?

Menghitung Fanning Friction Factor (f):
Dari Fig. 2.10-3 Geankoplis, hal 94 didapat:

Untuk commercial steel — ¢ = 0.000046 m
= 0.000151 ft
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¢ 0.00015
D 00353

= 0.004281

Dari Figure 2.10-3 Geankoplis, dengan nilai Nre=  0.6543
didapatkannilai f=0.07 sehingga:

sF=% X 007 x 26188 )2x 11.7148
7 X 00353 x 32174
lb . ft
= 9.9174

m

b) Sudden Contraction Losses at tank exit
VZ

X a (Eqg. 2.10-16 , Geankoplis, 1993)

he = ke

(A1>>A)), karena luas tangki (Al) sangat
besar dibandingkan luas pipa (A2)

A] Az

Sehingga.
2
K'=0551-""(Geankoplis, 1993)
C
Ax
=055 1 -0
= 0.6
a = 0.5 (untuk aliran laminar)

Maka,
) 2.6188 2 lo . ft
he = ke =055 —— = 1.8860 ——
2 X a 2 x 05 Ibr

b) Sudden Enlargement Losses at tank exit

V2
ex = ke 2Xa
(A2 >> Al), karena luas tangki (A2) sangat
: \ besar dibandingkan luas pipa (A1)
Sehingga
2
K=1- "~ (Geankoplis, 1993)
c Al
=1 -0

a = 0.5 (untuk aliran laminar)
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Maka,

2 2.6188 2 Ib; . ft
hoe = ke

=100 —— = 6.8580
2 X o 2 x 05 lbm

d) Losses in fitting and valve
Instalasi pipa
Dari Fig. 127 Brown, 1956 hal. 141 dengan NPS = 5/8 in
- 1 buah gate valve fully open; Le = 0.3 ft

YLe= 1 x 03 =03 ft

3 buah standard elbow; Le = 0.8 ft

>Le= 3 x 038 =24 ft

1 buah sudden enlargement ; Le =038

ft

Le= 1 x 038 =0.8 ft

1 buah sudden contraction; Le =05

ft

Le= 1 x 05 =05 ft

1 buah swing check valve ; Le =25

ft

YLe= 1 x 25 =25 ft

- Panjang ekivalen pipa lurus, YLe =6.5 ft
Panjang pipa lurus = 10 m
= 32.8080 ft
Panjang pipa total = 39.3080 ft
= 11.9811 m

7. Menghitung Velocity Head (Head karena perbedaan kecepatan)
Karena pada 2 titik reference dianggap sama, maka = 2.6188

_ Av?
Velocity head ~ =—oqg—

[

Sehingga velocity head (AV2/2agc) = 0.1066 ft.Ibf/lom

8. Menghitung Pressure Head (Head karena perbedaan tekanan)
Menghitung Pressure Head :

Pi =P = 14.7 Psi
AP= 0
Sehingga, AP/p=0

10 Menghitung Energi Mekanik Pompa:

AV? g AP
-WF = 4 A, +_+JF
2xaxge gc p
Dimana:
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WTf = tenaga yang ditambahkan ke dalam sistem per satuan massa

Sehingga: “WF = ### + 0.1066 ft. Ibf/lom
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+ 0+ ##H# . Ibf/lbm

= #REF! ft. Ibf/lom

11. Menghitung Broke Horse Power (BHP):

BHp =M WD
550 .1
dari Figure 14-37 Timmerhaus hal. 520, untuk Qf 1.1519  gpm

diperoleh n pompa = 0.001

Sehingga:
BHp = 0:0002 x 01
550 x 0.001

= 0,00087 Hp; maka digunakan power = 0.8 Hp

12. Menghitung Tenaga Motor
Dari Figure 14.38, Timmerhaus untuk BHP = 1 Hp
diperoleh n motor = 0.800

Sehingga power motor yang diperlukan:
BHgg p yang dip

P metor
n

_ 08 Hp
0.8

= 1.000 Hp
Dipilih motor standar dengan pow= 1.3 Hp (Standard NEMA)

Tabel C.9 Spesifikasi Pompa Asam Sulfat
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RESUME

Nama Alat
Kode
Fungsi

Tipe

: Pompa Asam Sulfat
: L-213

Mengalirkan asam sulfat dari tangki asam sulfat ke
reaktor

: Centrifugal pump

Bahan Konstruk : Stainless Steel SA-316

Jumlah

Rate Volumetrik :
Kecepatan Alira :

Ukuran Pipa

Power Pompa
Power Motor

1 buah

0.0026 ft3/s

2.6188 ft/s

- NPS : 5/8 in

- Sch. Number : 80

- 0D : 0.0563 ft = 0.0171 m
- ID - 0.0353 ft = 0.0107 m
- FlowArea : 0.0010 ft*= 9.E-05 m?
0.8 Hp

1.3 Hp
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C.10 Continuous Stirred Tank Reactor ( R-210)

I — — ST,

OA
J
to
A D=
I s
(B} 1
[ | ]
I>a
Zi
OA
A\
ds
Keterangan :
Ds = diameter shell
Hs = tinggi shell
ts = tebal shell
HI =tinggi larutan
Zi = jarak propeller — dasar tangki
I = lebar blade
Da = diameter pengaduk
J = lebar baffle
th = tebal head
OA = tinggi head
sf = straight flange
d = nozzle pemasukan hidrogen peroksida
dz = nozzle pemasukan katalis
ds = nozzle pemasukan sikloheksena
ds = nozzle keluaran oksigen
ds = nozzle keluaran produk
H =tinggi leg (kaki)
Fungsi : Mereaksikan propilen oksida dan air, dan katalis asam sulfat untuk
membentuk produk propilen glikol
Tekanan : 3 atm = 44.1 psi
Temperatur . 56 °C = 329.15 K
Laju alir massa ;. 334.0108 kg/jam = 736.3669 Ib/jam
Waktu tinggal ;60 menit
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a. Menentukan jenis reaktor
Reaktor yang dipilih adalah continuous stirred tank reactor dengan jacket
pendingin. Alasan memilih jenis reaktor ini adalah sebagai berikut:

a. Reaksi yang berlangsung merupakan reaksi dalam fase cair — cair.
b. Reaksi berjalan dengan waktu yang singkat.
c. Jenis reaksinya adalah eksotermis sehingga pengaturan suhu lebih mudah

dengan menggunakan jacket pendingin.

Neraca Massa Reaktor:
Tabel C.1 Neraca Massa Reaktor

Input (kg/jam) Output (kg/jam)
Komponen Arus 4 Arus 5 Arus 6
C3H60 60.1549 0.0000 0.0000
CH30H 6.2146 0.0000 6.2146
H20 261.8653 0.0054 246.1680
C3H802 6.1290 0.0000 60.5839
C6H1403 0.2154 0.0000 21.6181
H2S04 0.0000 0.2626 0.2626
334.5792 0.2679
Total 3348472 334.8472
Tabel C.1 Laju Volumetrik Reaktor
. Densitas Densitas
Komponen Vo(L/jam) (kg/m?) ) (X) x/p
C3H60 76.8975 782.2745 48.8358 | 0.179793| 0.0037
CH30H 8.0682 770.2550 48.0855 | 0.018574| 0.0004
H20 250.6253 1044.8479 65.2277 | 0.782671| 0.0120
C3H802 5.5057 1113.2136 69.4957 | 0.018318| 0.0003
C6H1403 0.2092 1029.9872 64.3000 | 0.000644| 0.0000
H2S0O4 0.0000 1921.3550 119.9463 0 0.0000
Sub Total 341.3058 6661.9333 | 415.8909 1.000 0.016
pmix = 1
0.016
= 611976 Io/ftt = 980.2939 kg/m® = 0.9803 kg/L
Reaksi utama sebagai berikut:
C3H60O  + H:O —3  C3H802
mula-mula 3.9500 55.4230 -
bereaksi 3.3410 3.3410 3.3410
sisa 0.6090 52.0820 3.3410

Reaksi samping sebagai berikut:
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L/jam

kmol/L
kmol/L

kmol/L

C3H802 + C3H6O —> C6H1403
mula-mula 3.3410 0.6083 -
bereaksi 0.6083 0.6083 0.6083
sisa 2.7327 0.6083 0.6083
Kecepatan volumetrik reaksi utama:
= massa campuran — _ 334.5792 ka/jlam  _ 341.3050
densitas campuran 0.9803  kg/L
- F — 3.9500
Co = oy = aslsosg = 0011573  kmollL
F .
Coo = pr T aiaey = 0162386  kmolL
_ Fao - Fa 3.9500 - 0.6090
XA - FAO - 39500 - 08458
X _ Feo-Fs _ 554230 - 52.0820 00603
B Feo 55.4230 -
Ca =Ca(1-Xa) = 001157 [ 1- 0.846) = 0.00178
Cse  =Cgo(l-Xs) = 016239 [ 1- 0060) = 0.15260
Kecepatan volumetrik reaksi samping:
Fv* = massa campuran  _ _ 334.8472  kg/jam _ .
v IL_;iensnas. campugap 0.00098 kag/L 34157833 Lfjam
_ Faor 3410
CAO* = = = 0.00001 kmol/L
Fv* 34157833
X, = Fao* - Fa 3.3410 - 2.7327 0.18207
Fao+ - Fax 3.3410
Car = Caor (1 - Xa») = 0.00001 ( 1 - 0 182] = 0.00001
Komponen Fo F Co X C
C3H60 3.9500 [ 0.6090 0.0116 0.8458 | 1.784.E-03
H20 55.4230 | 52.0820 0.1624 0.0603 | 9.79.E-03
C3H802 0.0000 | 3.3410 0.0098 1.0000 | 9.789.E-03

3. Menentukan Volume Reaktor

a. Kinetika Reaksi
Pemilihan Kinetika Reaksi:

Kinetika reaksi pada reaksi ini yaitu orde 1 dengan persamaan:

(-ra) = Kcacs Ca = Cao(l1-Xa)
Cs = Cgo-CaoXa
jlka Cao * CBO, maka Cro
C =M
AO

Sehingga:  (-ra) =Kk.Cao (1 - Xa)(Cso- Cao.Xa)(-
FA) = - dCA

dt
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Dari neraca massa dan persamaan reaksi didapat :
(-ra) =k.Cao (1 - Xa)(Cgo - Cao.Xn)
_% _ K.Cpg (1-Xa)(Cs - Cao.Xa)
- dCAofl-XA) =
dt
- dCAogl-XA) =
dt
- d(1-Xa)
dt
diintegralkan :

Maka,
t = 1 In M- Xa
kCao(M - 1) M{T-Xa)

Jika diketahui,

]

kC (1-X)C -C .X)
A0 A BO A0 A

kC2(1-X)M-X)
A0 A A

kC (1-X)M-X)
A0 A A

Cao = 0.0116
Cao = 0.1624
M = Cei/lCa0 = 14.0311
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Xa = 0.846
k305 = 271.4123 L/kmol.Jam (Yaws,1999)
Maka,
¢ = 1 In 04848-0400 )
0.0116[ 14.0311 - 1J X 271.412 14.0311( 1 0.846]J
_ 1 In 13.1853
40.93231288 2.16328197
= 0.02443 In 6.095052
= 0.0442  jam
= 2.6495  menit
1A = KCaCs
= 2714123 X 0.0018 X 0.1526
= 7.3901.E-02 kmol/L.jam
b. Optimasi Reaktor
Waktu operasi = 1 jam/batch dengan siklus operasi sebagai berikut :
- Waktu pengisian = 0.478 jam = 28.68 min
- Waktu reaksi = 0.04 jam = 26 min
- Waktu pengosonga= 0.478 jam = 28.68 min
dan pencucian
- Total waktu = 1 jam = 60 min

Direncanakan menggunakan
1 batch = 1 jam
1 hari kerja = 24 jam

jumlah batch perhari

banyaknya batch tiap reaktor
perhari

Kapasitas produksi C3H802

1 buah reaktor dengan kapasitas yang sama

24 jam/hari X 1 reaktor
1 jam/batch reaktor

24

24 batch /hari

1  reaktor
= 24 batch/reaktor per hari

30,000 ton/tahun
30000000.0 kg/tahun

cek jumlah reaktor terhadap produksi C3H802

jumlah reaktor = 1
1 reaktor batch = 24
Hari kerja = 330

Produk C3H802 yang terbentuk 1 reaktor batch

c. Volume Reaktor

reaktor
batch /reaktor per hari
hari

Untuk menghitung volume reaktor digunakan persamaan (Fogler)

sebagai berikut :
v Fao - Fa
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(-ra)

- 3.9500 - 0.6090 kmol/jam
7.3901E-02  kmol/L.jam
= 45.2093 L
= 0.0452 m®
= 1.5966 ft’
Jadi, reaktor harus dapat menampung campuran reaksi sebesar = 1.5966  ft?

Direncanakan:

- Jumlah reaktor 1 buah

- Volume liquid dalam tangki . 80%

- Proporsional vessel diambil :H = 15 D

- Bentuk tutup atas dan tutup bawah torispherical dished head

Volume larutan dalam reaktor = 45209 L = 1597  ft3

Direncanakan untuk faktor keamanan, maka reaktor dibuat overdesign 20%
sehingga:
Volume reaktor (Vr)

15966 3% 1.2
19159 £
54.25116689 L

¢. Menentukan Dimensi Reaktor
1. Desain Vessel
- Menentukan bahan konstruksi
Bahan konstruksi yang dipilih adalah Carbon Steel SA-304 Grade C
Type 347 dengan pertimbangan sebagai berikut:
a. Bahan tahan korosi

b. Memiliki batas tekanan yang diijinkan besar (sampai dengan 12.650 psi
suhu -20 °F — 650 °F)

- Menentukan diameter dan tinggi shell
Untuk tangki berpengaduk rasio Hs/ID adalah 1-2 (tabel 4-16 Ulrich hal 168-169)
dipilih tangki silinder tegak dengan rasio Hs/ID = 1,5
Tutup tangki dipilih Torispherical Dished Head untuk bagian atas dan bawah.

Volume tutup = 0,000049 ID® (Eg. 5.11 Brownell, hal. 88)
Volume shell = (n/4) x ID® x Hs

= (n/4 x Di*x 1,5 x Di)

=1,1786 Di®

Volume tangki Volume shell + 2 Volume tutup

1.9159  ft3 11786 Di® + 2 (0,000049 ID?)
19159 & = 11786 Di® + 0.0000980 Di
19159 £ = 11787 Di
Di# = 1.6254  ft3
Di = 11758 ft = 141092 in = 0.3584 m
Hs = 15ID
Hs = 17636 ft = 211638 in = 05376 m
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0.3584 m
0.5376 m

Diameter dalamshell (belum distandarkan) sebesar
Tinggi shell (belum distandarkan) sebesar

- Menentukan tinggi larutan
Volume larutan dalam tutup

0,000049 I1D3 (Brownell, eq. 5.11, hal. 88)
0.000049 x 1.1758 3

= 0.0001 ft®

Volume larutan dalam shell = Vlarutan - Vtutup
= 1.5966 ftt - 0.0001 ft3
= 1.5965 ft®

Volume larutan dalam shell
1/4 n D?
_ 1.596
/47 x 11758 °?
1.4698  ft
0.4480 m

Tinggi larutan dalam shell =

- Menentukan tebal shell ]
Pa X ri
Tebal shell (ts) = +C
(fx E) — (0,6 x Pg)

(Eqg. 13.1 Brownell, hal. 254)

dengan:
Ps = Tekanan desain (psi)

r jari-jari dalamtangki (ID/2) (in)

f = allowable stress (psi)
E = efisiensi pengelasan
¢ = faktor korosi
P hidrostatik - 1}14 X p X (g/gc) x tinggi larutan dalam shell
1
X BLI s x 1 x 14608 ft
= 144
= 0.6246  psi
Faktor keamanan = 20%
Maka, P desain = 1.2 x (P operasi+ P hidrostatik)
= 12 x[ 44100 + 0.625 psi)
= 53.6696 psi

Direncanakan:
Bahan konstruksi : Stainless Steel SA-304 Grade C Type 316

f = 12650 psi (Tabel 13.1 Brownell, hal. 251)
Pengelasan : Double-Welded Butt Joint
E = 80% (Tabel 13.2 Brownell, hal. 254)
Faktor korosi = 0.1250 .
PgXri
Tebal shell (ts) = +C

(FX E) - (0,6 x Pg)
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- 53.670 X 7.055 + 0.1250
( 12650 x 0.80) - ( 06 x 53.670 )

= 0.1625 in

0.3125 in = 0.0079 m (Tabel 5.7 Brownell : 89)

Diambil tebal standar

Menentukan diameter dan tinggi shell yang distandarkan

OD =ID+2ts
= 141092 + [ 2x 0.3125 )
= 147342 in
OD standar dapat dicari dari Tabel 5.7 Brownell hal 89, sehingga:
ODb = 96 = 24384 m
ID = ODstandar - 2 tS
= 9% -(2 x 03125 )
= 953750 in
24225 m = 7.9478  ft
Besar diameter dalam tangki standar adalah 95.3750 in = 2.4225
Hs = 15 xID
= 15 x 95.375 in
= 143.0625 in
= 36338 m = 11.9217 ft
Besar tinggi shell standar adalah 143.0625 in = 3.6338 m

Menentukan dimensi tutupan (atas dan bawah)
Tebal tutup berupa torispherical mengikuti persamaan berikut:

¢ = 0,885 X Pg X r¢ (Eg. 13.12 Brownell, hal. 258)
h = (FXE)-(0,1XPy) +C

Dimana:

re = 95.3750 in (pada OD =96 in. dants = 0,3125 in)

(Tabel 5.7 Brownell, hal. 91)

Sehingga tebal tutup atas dan bawah adalah:

{ = _08850 x 536696 x 95 +  0.1250
(12650 x 0.80] - (0.1 x 53.6696)
= 05729 in
Diambil tebal standar = 3/8 in = 03750 in
QD
A K‘ﬁ Xb /
o A r v
- ) sf
.
E 1D o—1ts
a >
/
C
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Keterangan:

ID = Diameter dalamtangki (in)

OD = Diameter luar tangki (in)
a = ID/2; jari-jari tangki (in)

t = tebal head (in)

icr = inside corner radius (in)

sf = straight flange (in)

b = depth of dish (in)

OA = overall dimension (in)

Dari tabel 5.7 brownell hal. 91, didapat:

oD = 96 in
r = 96 in = 24384 m
icr = 57/8 in = 0.1492 m

Sehingga untuk dimensi tutup atas dan bawah dapat dihitung sebagai berikut:
a =05xID

= 05 x 95.375 = 476875 in = 12113 m
AB =a-icr

= 47.6875 - 5.8750

= 418125 in = 1.0620 m
BC =r-icr

= 96 - 5.8750

90.1250 in = 22892 m

AC (BCZ . ABZ)l/Z
8122.5156 - 1748.2852 12
= 798388 in = 20279 m
b = r— (BC? - AB?)Y2

96 - 79.839
16.1612 in = 0.4105 m

Tinggi straight flange (sf)

sf = 3 in a untuk tebal tutup standar (Tabel 5.8 Brownell, hal. 93)
Dari data di atas dapat dihitung tinggi tutup tangki (OA) yaitu sebesar:

OA =Db+sf+t

16.1612 + 3 + 0.3125

19.4737 in = 0.4946 m

Karena tutup atas dan bawah sama maka tutup bawah juga mempunyai tinggi
sebesar 194737 in = 0.4946 m

Menentukan tinggi total reaktor (Ht)

Tinggi reaktor = tinggi tutup atas + tinggi shell + tinggi tutup bawah
= 194737 +  143.0625 + 19.4737
182.0099 in
= 46231 m

2. Menghitung Tinggi Larutan Koreksi dalam Reaktor
Luas penampang reaktor (A)
A =m/4x1D?
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= /4 X 953750 2
7147.1641 in?
46111 m?

0,000049 ID*  (Brownell, Eq. 5.11, hal. 88)
= 42510845 fi?

Volume head bawah

V larutan pada shell reaktor = V larutan dalam reaktor - v head bawah
= 1.5966 - 425108
= -40.9143 fts
= -70700 in3
= -1.1595 m3

Volume larutan

Tinggi larutan dalam bagian shell reaktor
Luas penampang reaktor

__-1.1595 m?

46111 m?

= -0.2515 m

Tinggi larutan dalam shell dan head bawah

H = Tinggi larutan dalamshell + Tinggi head bawah
= -0.2515 + 0.4946
= 02432 m
Volume shell =  Luas penampang reaktor (A) x Tinggi shell
= 46111 X 3.6338
= 16.7557 m?
Volume head = 2 x Volume head bawah
= 2 x 425108 ft3
=  85.0217 ft
= 24076 m?
Volume reaktor = Volume shell + Volume head
= 16.7557 + 2.4076
= 191633 m3

3. Menghitung Dimensi Pengaduk
Tabel C.31 Data Viskositas Komponen

Komponen Laju_AIir Fraksi M o
(kg/jam) massa (X) (cP)

C3H60 60.1549 0.179793 0.2850 0.0512
CH30H 6.2146 0.018574 0.9645 0.0179
H20 261.8653 0.782671 0.8150 0.6379
C3H802 6.1290 0.018318 35.8310 0.6564
C6H1403 0.2154 0.000644 49.0420 0.0316
H2S04 0.0000 0.000000 19.6179 0.0000
Total 334.5792 1.0000 106.5555 1.3950
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1.3950 cP
0.0009 Ib/ft.s
0.0014  kg/m.s

p'mix

- Menentukan jenis pengaduk dan jumlah pengaduk
Karena campuran liquid mempunyai viskositas cukup besar, dan hasil campuran
diharapkan homogen sedangkan waktu pengadukan cukup cepat maka dipilih
jenis flat six blade turbine with disk karena pengaduk jenis ini cocok untuk
liquid viskositas tersebut.(Geankoplis, 1993)
Untuk jumlah pengaduk (impeller ) dapat dihitung berdasarkan persamaan
berikut:

H. x SpGr
Jumlah pengaduk = — (Joshi, hal. 389)
ID
SoGr = i i densitas larutan  _ 61.1976  Ib/ft’
pGr =  spesific gravity densitas air 652077 /e
= 0.9382

H. = tinggi larutan dalam shell
tinggi larutan dalam shell x SpGr

ID
_ 02515 m x  0.9382

24225 m
= -0.0974 (Walas, hal. 288)
Jadi, jumlah pengaduk (impeller ) dalam tangki pengaduk ini adalah 1 buah.

Jumlah pengaduk =

- Menentugan dimensi pengaduk

H

Dari tabel 3.4-1 Geankoplis hal. 144, didapat data berikut:

Da _ o305  diambil= 0.3

Dt

W _ 1 Dimana:

Da 5 Da : diameter pengaduk

Dd _ 2 C  : jarak pengaduk dari dasar tangki
Da 3 Dt : diameter tangki

H _ Dd : diameter disk

Dt L . panjang flat dari disk

L_ 1 W tinggi flat

Da 4 J . lebar baffle
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Cc_ 1 H . tinggi baffle
Dt 3

J 1
Dt 12

Sehingga dimensi pengaduk dapat dihitung sebagai berikut:
Diameter impeller (Da)

Da = 0,3*Dt
Da = 03 x 24225 = 0.7268 m
= 2861 in = 2384 ft

Jarak pengaduk dari dasar tangki

C = x Dt

e oo b

= 3 X 2.4225

= 08075 m = 31.7916 in 2.6492 ft

Panjang flat dari disk (L
L=Da

4
0.7268

4
0.1817 m = 7.1531 in

0.5961 ft

Tinggi flat (W)
_ Da
5
0.7268

5

0.1454 m 5.7225 in 0.476855 ft

Lebar baffle (J)
__ Dt
12
_ _2.4225
12
= 02019 m

7.9479 in

0.662299 ft

Diameter disk (Dd)
Dd =—2Da
3
_ 14535
3
= 04845 m

19.0750 in 1.589517 ft
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Tinggi baffle (H)
H = Dt
= 24225 m = 95375 in = 7.947583 ft

4. Menghitung Power Motor Pengaduk
- Menentukan kecepatan putar pengaduk
Dari Eq. 8.8 Rase, H. F. hal. 338 didapat:

N - 600 [WELH (Eg. 8.8 Rase, H. F. hal. 338)
7t d 2d

Dimana:
d . Diameter pengaduk (ft)
N . Putaran putar pengaduk (rpm)

WELH : Water equivalent liquid height (ft)

WELH = P campuran X H
pair calran
_ 61.1976  Ib/ft® yx 0.7978 ft
65.2277  Ib/ft3
0.9382 x 0.7978

= 0.7485 ft
Sehingga:
600 WELH
N =
7t d 2d
= 6.2896  rpm

Diambil kecepatan pengaduk standar(komersial) 190 rpm (Walas, hal. 288), maka
N = 84 rpm = 14000 rps

- Menentukan bilangan Reynold (Nge)

No. = pxDa?x N (Pers. 3.4-1, Geankoplis hal. 158)
Re -
M
_ 611976 Ib/ftt x 23844 *ft x 14000 rps
0.0009 Ib/ft.s
= 519,420.0928

Karena NRe > 10.000, maka sesuai untuk digunakan baffle (Perry, hal. 19-8).

- Menentukan power pengaduk
Karena Nge> 10.000 maka power tidak tergantung pada bilangan Reynold dan
bukan merupakan fungsi viskositas. Sehingga,

p = Np.p.N3.d7 (Pers. 9.20, Mc Cabe hal. 253)
gc
Dimana:

P : daya pengaduk, Ib.ft/s
Np : power number , karena NRe > 10000 maka untuk pengaduk jenis turbin

didapat Np = Ky =1,63 (power number , Tabel 9.3, Unit Operation
of Chemical Engineering, Mc Cabe, hal. 254)
p : densitas campuran, lo/ft®
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N : kecepatan putar pengaduk, rps
Da : diameter pengaduk, ft
gc : percepatan gravitasi = 32.1740 lom.ft/Ibf.s?

Maka power pengaduknya adalah:
Np x p mix x N* (kecepatan pengaduk) x Da® (diameter pengaduk)
P =

gc
163 x  61.1976 x  1.4000 °x 2.3844 5
32.1740
655.6462  Ib.ft/s
11921  hp

Selama proses pengadukan, pengaduk mengalami head losses dan transmission
losses.

Gain Losses diperhitungkan 10% dari daya masuk (dengan mempertimbangkan
adanya kebocoran daya pada proses dan bearing ) = 10% x Po

Gain losses = 0.1192 hp

Transmission System Losses diperhitungkan 20% dari daya masuk (dengan
meninjau kemungkinan terjadinya kebocoran belt atau gear ) = 20% x P
Transmission losses = 0.2384 hp

maka, power input (Pi) 1.1921 + 0.1192 + 0.2384
1.5497 hp

Dari grafik 14.38 hal. 521 Timmerhaus didapat efisiensi motor penggerak =
82.00% maka daya penggerak motornya sebesar:

Power motor =P
- 1.5497
82.0%
= 1.8899 hp
Maka digunakan power motor pengaduk sebesar 2  hp. (Standar NEMA)

Menghitung poros pengaduk

Diketahui:
Tinggi pengaduk dari dasar tangki (Zi) = 0.8075 m
Tinggi cairanH. = 0.2432 m
Maka, jarak antara pengaduk, Hi:
Hi =HL=2i - 0.8075 — 0.2432
4 4
= 01411 m
Panjangporos = Zr +Zp—Zi
dimana: Zr = tinggi total reaktor = 4.6231 mZp
= tinggi poros di atas reaktor, diambil = 0.7500 mZi
= tinggi poros dari dasar tangki = 0.8075 m
Panjang poros = 4.6231 + 0.7500 - 0.8075 = 45655 m
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Momen puntir (t)
HP_ x 75 x 60

T =
2 tv
Dimana: HP = Daya pengaduk = 20 Hp
v = Kkecepatan putaran pengaduk = 84 rpm
Maka, 75 60
T = X & = 17.0455  kgf-m
2 X m X 84
Diambil faktor keamanan 50%
Jadi, momenpuntir = 15 x 17.0455 = 255682 kgf-m
fs = = zp = ®Dp° zp ="
tp 16 fs
dimana:
fs = shear stress = 550 kgf/cm?
Dp = diameter poros
T _n Dp?
fs 16
Dp3 = 17? T
Dp° = 16 X 25.5682 _ 0.00002 -
n X 550 x 10000
Dp = 0.0287 m
= 28711 cm
= 1.1303 in
Jadi, diameter poros pengaduk = 1.1303 in = 0.028711 m
- Defleksi putaran dan putaran kritis
Fm = Tm (Pers 14.11 hal 401, Joshi)
075 X Rb
Keterangan:
Fm= Beban Maksimum (kg)
Tm= Moment putar maksimum (kg-m)
Rb = Jari-jari pengaduk (m)
Maka,
Fm = 255682 = 93.8165 kg
0.75 X 0.3634
M =Fmxl
Keterangan:

M = Bending Moment
| = Jarak antara pengaduk dengan bantalan poros (m)

Maka,
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M = 938165 kg x 01411 m = 13.236  kg-m
Me = 05 (M+(M2+Tm2¥ (Pers 14.10, Joshi)
= 05 ( 13236 + 28.79099046 )
= 21.0134 kg-m
. W x13 .
Defleksi Putaran = (Pers 14.14 hal 402, Joshi)
3xExI
_ _Fmx]|3
3xExI
Keterangan:
W = Concentrated load
E = Modulus of Elasticity = 19.5 x 10° kg/cm?
— H — 4
I = Moment of Inertia = nx6gf) = 33367 cm
Maka,
axe 93.8165

Defleksi Putaran kg x 2808.1730 cm?®

3 x 1950000 kg/em?* x  3.3367

0.0%35 |, ¢
Putaran Kritis (Nc) = 86% x .97 =

Defleksi 05

2529.114507 rpm
= 42.1519 rps

42,1519 > 1.4000
Karena putaran kritis > putaran pengaduk maka diameter poros sudah tepat.

- Pemilihan bearing (bantalan poros)
Tipe: gear grove ball bearing

Beratporos = % pDp? Le ‘p
Dimana:
Lr = panjang poros = 4.5655 m
D, = diameter poros = 0.0287 m
p = densitas baja = 0.2830 Ib/in® = 7924 kg/m?
Berat poros (Wp) = 1/4x314 x 0.0287 2x 45655 x
= 23.4310 kg
Berat Pengaduk = volume blade x p blade
= panjang 1 kupingan blade
P =p JDaQJ 2§.6?24 in2
= 2 = 14.3062 in
I = lebar 1 kupingan blade = 7.1531 in
t = tebal 1 kupingan blade = 0.2500 in
p = densitas baja = 0.2830 Ib/in®
Volume blade =((p.l1
= 143062 x 7.1531 x 0.2500
= 255835 in3
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Berat blade = Volume blade x Densitas blade
= 25583 x 0.2830
= 72401 b = 3.2841 kg
Berat radial = Berat poros + [(6 x berat blade ) x 1 buah]
= 234310 + 6 Xx 3.2841 x 1
= 43135 kg = 9510 b
5. Menghitung dimensi pendingin reaktor (jacket)
- Menghitung AT LMTD
Tekanan operasi = 1 atm = 14.7 psia
Suhu bahan masuk T: = 56 °oc = 1328 °F
Suhu bahan keluar T, = 56 oc = 1328 °F
Kebutuhan air pendingin = 490.2675961 kg/jam
= 1080.853748 Ib/jam
Suhu pendingin masuk = 10 oc = 50 °F
Suhu pendingin keluar o = 45 oc = 113 °F
Laju alir massa = 334.8472 kgl/jam
Panas yang dilepas = 2054784.849 kl/jam
= 1947663.364 Btu/jam
T average =M = 20 + 113 = 8 °F
2 2
p = 1189.6787 kg/m® (Kern, Tabel 6)
= 742716  Ib/ft3
o= 3 cP (Kern, Fig. 14)
= 6.7760  Ib/ft.jam = 0.0019  Ib/ft.s
k = 18134 W/mK (Table 24-2 Yaws, 1999 )
= 1.0478 Btu/jam.ft°F
Kebutuhan luas transfer panas (A) dihitung dengan persamaan:
A = Q
Ud x AT
Dimana:
A = Luas bidang transfer panas (ft )
Q = Heat flow (Btu/jam)
Ud = Koefisien tansfer panas overall (Btu/jam.ft?.°F)
AT = LMTD
Penentuan LMTD
Aty - At
LMTD =—%+ A 2
" {5
At
Hot Fluid Cold Fluid Difference
133 Higher T 113 20
133 Lower T 50 82.8
0 Difference 63
AT LMTD 44.0330 | °F
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- Menentukan jenis pendingin yang akan digunakan
Menghitung luas transfer panas
Untuk fluida pendingin UD : 150-500 Btu/ft.°F.jam (Tabel 12.1 Coulson, 1999)

diambilhargaUD = 500  Btu/ft2°F.jam
Q = 2054784.8491  kJ/jam
= 1947663.3641  Btu/jam
Sehingga,
A = “
Ud x AT
1947663.3641
500 X 44.0330
= 88.4639 ft?
= 8.2186 m?

- Menghitung luas selubung reaktor

A ==zDL
A = 314 x 24225 m x 36338 m
= 276664 m’

Luas transfer panas reaktor lebih kecil dibandingkan dengan selubung reaktor
sehingga digunakan jacket pendingin.

( Apanas = 8.2186 m?< Aselubung = 27.666 m? )
A yang diperoleh dari persamaan di atas tidak boleh lebih besar dari luas bottom
dan luas shell reaktor yang tercelup cairan

Maka:
A Bottom = 4x 3,14 x OD?
A Shell =0Dx3,14xH
Dimana:
OD = Diameter luar reaktor = 96 in = 7.9997 ft
L = Tinggi cairan di reaktor = -990 in = -0.8250 ft
H = Tinggi total tangki = 182.01 in = 151675 ft
A bottom = 804.507 ft2
A Shell = 381.338 ft2
Atotal = A bottom + A Shell
= 1185.8452 ft2
= 110.1686 m?
Mencari nilai Ud
Dimana:
L = 0.182 m = 0.587002 ft
N = 84 rom = 5040 rpj
p = 980.2939 kg/m* = 61.19761 lo/ft® (Yaws, 1999)
(TR 13950 cP = 3.3480 |Ib/fthr  (Yaws, 1999)
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Sehingga:

Re. = L2XNXp
]

n
= 31743.49
Diketahui:
Rej = 31743.49
H = 120 (Fig 24 Kern, hal 834)
k = 1.0478 Btu/ft.jam.°F
ID = 2.4225 m
= 7.8267 ft
SR
! 1D k
= 13.8598
Dimana:
Jarak dari jacket (jacket spacing) berkisar 1-4 in, di ambil 1 in
Jarak dari jacket = 1in
= 0.0833 ft
D1 = Diameter dalam + (2 x tebal dinding)
= 7.8788 ft
D2 = D1 + (2 x jarak jacket)
= 8.0454 ft
De = D22 - D12
D1
= 0.3368 ft
k
h - JH X x CQXII 13
0 De K
= 512.4860
hio = ho Xx ID
oD
= 501.8700

Menghitung Uc

Uc = hl_ox ho

hio +ho
501.870 X  512.486
501.870 +  512.486
253.5612

Menghitung Ud
1 1

ud - uc TRd

! :71+ 0.001
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Ud 253.561
Ud = 202.273
Menghitung A
A :J—
UdXAT
_ 1947663.3641
202.2727 x  44.03
= 218.6747 ft?
= 20.3155 mp

Jumlah pendingin 490.2676
Kecepatan volumetris brine water
Fv = W

p brine water
490.268

980.294
0.5001 m3/jam

kg/jam

F
Y kg/m®

Diameter dalam jacket (Di)

Tinggi jacket

= 4.6231 -
= 3.9092 m
= 128254 ft
= 153.9044 in

Kecepatan supercritical brine water (v;)

Vi :ﬂ

A
0.5001 md/jam
20.3155 m?

0.0246 m/jam

Bahan Stainless Steel SA-304 Grade C

f = 12650 psia
E = 0.8
C = 0125 in
Hjacket = 153.904 in

= 12.82485 ft
p air = 61.198 Ib/ft?

Ph - ( H - 1 ) Xp
144

8.
2.

kg/jam

ODyshen + (2 X jarak jacket )
% + (2 x 1)
98 in
1667 ft
5019 m

Tinggi total reaktor - Tinggi tutupan atas - nozzle hand hole

0.4946 0.2192

(Tabel 13.1 Brownell, hal 251)
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(1282 - 1 ft]x 61198 Ib/ft

144
= 5.0254 Psia
P design = P+ Ph
= 441 + 50254 psia =  49.1254 psia
Maka:
PxD 2
= tEe-6.p *C
_ 49.1254 psia  x 98 in + 0.125
2 x 12650 x 08 - 06 x 49.125
= 0.3632 in
Maka dipilih tebal jacket standar 0.2500 in = 0.0064 m

(Tabel 5.7 Brownell, Hal. 88)

ID jacket + (2 x tebal jacket

98 in +( 2 x 0.2500 Jin
98.50 in

821 ft

Diameter luar jacket

6. Menentukan Ukuran Nozzle
Nozzle yang digunakan pada perancangan reaktor ini antara lain:

a.

b.

C.
d.

a.

Nozzle Pemasukan Bahan Baku:

- Nozzle pemasukan hidrogen peroksida (A)

- Nozzle pemasukan katalis (B)

- Nozzle pemasukan asam asetat (C)

Nozzle Pengeluaran Produk

- Nozzle pengeluaran oksigen (D)

- Nozzle pengeluaran produk asam perasetat, air, katalis dan sisa reaktan (E)
Nozzle untuk brine water (F, G)

Nozzle untuk hand hole (H)

Nozzle Pemasukan Bahan Baku
Nozzle pemasukan hidrogen peroksida (A)

Tabel C.32 Densitas Campuran Pemasukan Nozzle A

K Densitas Densitas |
omponen (kg/m®) (Ib/ft°) (x) x/p
C3H60 782.275 48.836 0.180 0.0002
H20 1044.848 65.228 0.783 0.0007
Total 0.962 0.0010
Densitas campuran —1 1021.5451 Ka/ 3
0.0010 gm
Tabel C.33 Viskositas Campuran Pemasukan Nozzle A
|  Komponen | Viskositas | (x) | x*p |
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(cP)
C3H60 0.285 0.180 | 0.051248
HO 0.815 0.783 [ 0.637903
Total 0.962 | 0.689151
Viskositas campuran = 0.6892 cP
Rate bahan baku (m) = 0.2679  kg/jam = 0.5907 Ib/jam
p bahan baku = 1021.5451 kg/m? = 63.775 Ib/ft3
u bahan baku = 0.6892 cP = 0.0005 Ib/ft.s
Rate volumetrik (Qf) = 0.0003 m%jam = 0.0000 fts/s

Dari pers. 15 hal 496 Peters dengan mengasumsikan aliran turbulen (Nre > 2100)
Di = 3,9 x Qf** x p*3

0.13

39 x 0000 %*x 63.775

0.0204 in

Dari App. A.5-1 Geankoplis (1997) hal. 996 dipilih spesifikasi:
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NPS = 1/2  in
Inside Diameter (ID) = 0622 in= 0.0518 ft
Outside Diameter (OD) = 0840 in= 0.0700 ft
Schedule Number 40
Luas penampang dalam (A) = 0.0021 ft2
Uji bilangan Reynold: v = QA = 0.0012 ft/s
Nre = (p.V.D)p = 8.701
- Nozzle pemasukan katalis (B)
Tabel C.34 Densitas Campuran Pemasukan Nozzle B
K Densitas Densitas |
omponen (kg/m®) (Ib/ft°) x) X/ p
H.SO4 1921.355 119.946 0.001 0.0000
H-0 1044.848 65.228 0.783 0.0007
Total 0.783 0.0007
Densitas campuran = L = 1334.3811 K /m3
0.0007 g
Tabel C.35 Viskositas Campuran Pemasukan Nozzle B
Komponen Vlslgé);;tas x) X*n
H.SO4 19.618 0.001 0.0126
H-0 0.815 0.783 0.6379
Total 0.783 0.6505
Viskositas campuran = 0.6505 cP



3345792  kgljam

1334.3811 kg/m3
0.6505 cP
0.2507  m®/jam

737.6200 Ib/jam
83.3054  Ib/ftd
0.0004  Ib/fts
0.0025  ft¥/s

Rate bahan baku (m)
p bahan baku
u bahan baku
Rate volumetrik (Qf)

Dari pers. 15 hal 496 Peters dengan mengasumsikan aliran laminar (Nre > 2100)
Di = 3,9 x Qf%* x p%13

Di= 39 x 0.0025 % 0.0004 08
= 01290 in

Dari App. A.5-1 Geankoplis (1997) hal. 892 dipilih spesifikasi :

NPS = 14 in
Inside Diameter (ID) = 0364 in= 0.0303 ft
Outside Diameter (OD) = 0540 in= 0.0450 ft
Schedule Number = 40
Luas penampang dalam (A) = 0.0007 ft2
Uji bilangan Reynold: % = QA = 3.416 ft/s
Nre = (p.V.D)u = 19739.420 (asumsi benar)

b. Nozzle Pengeluaran Produk
- Nozzle pengeluaran oksigen (C)
Rate bahan baku (m)
p bahan baku
u bahan baku
Rate volumetrik (Qf)

0.5907  Ib/jam
119.9502 Ib/ft3
0.00001 Ib/ft.s

0.0000  ft3/s

0.2679  kg/jam
1921.3550 kg/m?3

0.0220 cP

0.0001  m%jam

Dari pers. 15 hal 496 Peters dengan mengasumsikan aliran turbulen (Nre > 2100)
Di = 3,9 x Qf%* x p2*3

Maka,
Di= 39 x 0000 °®x 119.950 %
= 0.0167 in
Dari App. A.5-1 Geankoplis (1997) hal. 892 dipilih spesifikasi:
NPS = 114 in
Inside Diameter (ID) = 1380 in = 0.1150 ft
Outside Diameter (OD) = 1660 in = 0.1383 ft
Schedule Number = 40
Luas penampang dalam (A) = 0.0104 ft2
Uji bilangan Reynold: v = QA = 0.000 ft/s
Nre = (p.V.D)p = 122.69  (asumsi salah)

- Nozzle pengeluaran produk asam perasetat, air, katalis dan sisa reaktan (D)

Tabel C.38 Densitas Campuran Keluaran Nozzle D

K Densitas Densitas |
omponen (kg/m®) (Ib/ft%) (x) x/p
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C3H60 782.275 48.836 0.000 | 0.0000
CH30H 770.255 48.085 0.000 | 0.0000
H20 1044.848 65.228 0.020 | 0.0000
C3H802 1113.214 69.496 0.000 | 0.0000
C6H1403 1029.987 64.300 0.000 | 0.0000
H.SO4 1921.355 119.946 0.980 | 0.0005
Total 1.000 | 0.0005
Densitas campuran = L =  1889.6510 K /m3
0.0005 g
Tabel C.39 Viskositas Campuran Keluaran Nozzle D
Komponen Vlsl(?;;tas (x) X*p
C3H60 0.285 0.000 0.0000
CH30H 0.965 0.000 0.0000
H-0 0.815 0.020 0.0163
C3H802 35.831 0.000 0.0000
C6H1403 49.042 0.000 0.0000
H2SO4 19.618 0.980 | 19.2256
Total 1.000 | 19.2419
Viskositas campuran = 19.2419 cP
Rate bahan baku (m) = 0.2679  kg/jam = 0.591
p bahan baku = 1889.6510 kg/m3 = 117.9709
u bahan baku = 19.2419 cP = 0.0129
Rate volumetrik (Qf) = 0.00010 m¥am = 0.0000

Ib/jam
Ib/ft3
Ib/ft.s
ft3/s

Dari pers. 15 hal 496 Peters dengan mengasumsikan aliran turbulen (Nre > 2100)
Di = 3,9 x Qf%* x p2*3

Maka,
Di =

39 X

0.0168 in

0.0000

0,45
X

Dari App. A.5-1 Geankoplis (1997) hal

NPS

Inside Diameter (ID)

Outside Diameter (OD)

Schedule Number

Luas penampang dalam (A)

Uji bilangan Reynold:

c. Nozzle untuk brine water (E,F

Rate air pendingin (m)

117.971 08

. 892 dipilih spesifikasi:
11/4 in

1.380 in = 0.1150 ft
= 1660 in = 0.1383 ft
= 40
= 0.0104 ft2
v = Q/A = 0.0001 ft/s
Nre = (p.V.D)p = 0.140 (asumsi salah)
= 490.268 kg/jam = 1080.854 Ib/jam
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p pendingin (10°C) = 1189.679 kg/m3 = 74.272  Ib/ft3
u pendingin (10°C) = 2.800 cP = 0.0019  Ib/ft.s
Rate volumetrik (Qf) = 0.4121 m?/jam = 0.0040  ft¥/s

Dari pers. 15 hal 496 Peters dengan mengasumsikan aliran turbulen (Nre > 2100)
Di = 3,9 x Qf** x p%13

Maka,

Di= 39 x 0.0040 °*x 74272 013
= 05718 in

Dari App. A.5-1 Geankoplis (1997) hal. 892 dipilih spesifikasi:

NPS = 1/2 in
Inside Diameter (ID) = 0622 in = 0.0518 ft
Outside Diameter (OD) = 0840 in = 0.0700 ft
Schedule Number = 40
Luas penampang dalam (A) = 0.0021 ft2
Uji bilangan Reynold: % = QA = 1.916 ft/s
Nre = (p.V.D)u = 3918.5033 (asumsi benar)

d. Nozzle untuk hand hole (G)
Dari Fig. 12.3 hal. 222 brownell, maka handhole direncanakan dengan diameter
6 in standar 150 Ib forged slip on-flange (168).

Ukuran Nominal (NPS) = 6 in
Diameter luar flange (A) = 11 in
Ketebalan flange (T) = 1 in
Diameter luar pembesaran permukaan (R ) = 81/2 in
Diameter pusat dari dasar (E) = 79/16 in
Panjang (L) = 19/16 in
Diameter of Bore (B) = 6.72 in
Jumlah hole = 8 buah
Diameter lubang = 78 in
Diameter baut = 34 in
Bolt circle = 91/2 in

Tutup Handhole
Dari Fig. 12.6, hal : 222 brownell dipilih standar 150 Ib blind flange (168)

Ukuran Nominal Pipa (NPS) = 6 in
Diameter luar flange (A) = 11 in
Tebal flange minimum (T) = 1 in
Diameter luar pembesaran permukaan (R ) = 812 in
Diameter lubang baut = 7/8 in
Jumlah hole = 8 buah
Diameter lubang = 78 in
Diameter baut = 34 in
Bolt circle = 912 in

7. Perancangan Flange Lubang (Nozzle)
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Keseluruhan leher nozzle disambung dengan flange tipe welding neck flanges
standar 150-1b steel berdasarkan ASA B16E-1939

= %\4; T
A ; W
= R - l
Keterangan:

A = diameter luar, in

T = tebal minimum, in

R = diameter luar permukaan yang muncul, in
E = diameter poros pada dasar, in

K = diameter poros pada titik pengelasan, in
B = diameter dalam untuk dinding pipa, in

NPS = Nominal Pipe Size, in

No. | NPS A T R E K L B

A 12| 3 1/2 7/16 | 1 3/8 1 3/16 0.840 [ 1 7/8 0.620
B 14| 3 1/2 7/16 | 1 3/8 1 3/16 0.840 [ 1 7/8 0.620
C |1 3 7/8 1/2 111/16 1 1/2 1.050 | 2 1/16 0.820
D [11/4] 4 5/8 5/8 2 1/2 2 5/16 1660 | 2 1/4 1.380
E | 11/4| 4 5/8 7116 | 2 1/2 2 5/16 1660 | 2 1/4 1.380
F,G| 12| 3 1/2 7/16 | 1 3/8 1 3/16 0.840 [ 1 7/8 0.620
H 6 13.5 1.125 | 10.625 9.6875 8.630 4 7.980

Dari Brownell hal. 221 didapat nilai standar flange jenis pipa pemasukan dan
pengeluaran

A. Nozzle pemasukan bahan dari mixer

B. Nozzle pemasukan katalis

C. Nozzle pengeluaran oksigen

D. Nozzle pengeluaran produk propilen glikol, air dan katalis

E,F. Nozzle pemasukan brine water

G. Nozzle handhole

8. Merancang Sambungan Tutup (Head ) dengan Dinding Reaktor
Bagian tutup reaktor dan bagian shell reaktor dihubungkan secara flange dan
bolting untuk mempermudah perbaikan dan perawatan reaktor.
a. Gasket

Dari Fig. 12.11 Brownell, hal : 228 diperoleh:

Bahan konstruksi asbestos with binder

Gasket factor (m) 2

Min design seating stress 1600 psi

Perhitungan Tebal Gasket
d _ \/ y - pm (Brownell, hal : 226)
d y - p(m+1)
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dimana:

do = diameter luar gasket
di = diameter dalamgasket = 96 in
y = yield stress = 1600 psi
p = internal pressure = 53.670 psi
m = gasket factor = 2
maka:
do 1492.661 05
9% (1438.991)
db _  1.0185
96
do = 97774 in
do = 24835 m
Lebar gasket minimum = d d
2
_ _97.774 in - 96 in
2
= 0.8869 in
Diambil gasket (n) = 3/8 in = 0.3750 in
Diameter rata-rata gasket = di + N
= 96 in + 03750 in
= 96.3750 in
= 24479 m

. Bolting
Dari App. D Item4 Brownell, hal 344 diperoleh:
Bahan Konstruksi Stainless Steel SA-193 Grade B8c Tipe 347

Tensile strength minimum = 75000 psi
Allowable stress (f) = 15000
Perhitungan Beban Baut
Beban baut supaya tidak bocor (Hy)
W2 = Hy = 1.b.Gy (Brownell, hal. 240)
Lebar setting gasket bawah:
b, - n (Brownell, hal. 229)
2
- 0.3750 in
2
= 0.1875 in
b = bo Jlka bo < 0.25
jadi, b = 0.1875 in
sehingga:
Hy = T. b G y
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= 314 x 01875 x 96.38 x 1600 psi
= 90867.8571 Ib
Beban gasket agar tidak bocor (Hp)

Hp = 2nhbGmp (Brownell, hal. 240)
= 2 x 314 x 01875 x 96.375 x 200 x 53.670
= 12181.012 1Ib

Beban karena tekanan dalam (H)
H =m/4.Gu.p (Brownell, hal. 240)
= 0.785 x  96.375 2 X 53.670
= 391315.0095 Ib

Total Berat beban pada kondisi operasi (Wma)

(Wm1) = H + H (Brownell, hal. 240)
391315.0095 Ib+ 12181.01 Ib
403496.0215 Ib

Karena Wm2 < Wm , maka yang mengontrol adalah wml

Perhitungan Luas Minimum Bolting Area

__ Wm (Brownell, hal. 240)
Am = f,
_  403496.0215 Ib
15000 Ib/in?
= 26.900 in?
= 0187 ft2

Perhitungan Bolting Optimum
Dari Brownell Tabel 10.4, hal : 188 diperoleh:

Ukuran Baut = 11/8 in
Root Area = 0.693 in?
Jumlah bolting optimum _ Am
Root Area
_ _26.900 ir?
0.693 in?
= 38.8164
= 16 Buah
Dari Brownell Tabel 10.4, hal : 188 diperoleh:
Bolt spacing distance preference (Bs) = 225 in
Minimum radial distance (R) = 150 in
Edge distance (E) = 113 in
Bolting circle diameter (C) = Dishell +2(1,1415. go + R)
Dimana:
Di shell = 95.375 in
go = ts = 0.3750 in

Maka, Bolting circle diameter (C):
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95375 + 2 (1142 x 03750 + 150 )
99.231 in
8.2693 ft

Diameter luar flange

oD =C+2E
= 99.231 in + 2 x 113 in
= 101481 in
Check lebar gasket :
A, actual = Jumlah bolt x root area
= 16 x 0.693 im?
= 11.088  im?
Lebar Gasket Minimum
L = A actual ) i
.T.Y. ¢
= 11.088 x 15000

2 x 314 x 1600 x 96.38
11.0880  x 0.0155

= 0.1718 in
Karena L < 0.3750 in, jadi perhitungan bolting optimum memenuhi.

Perhitungan Moment
An +

W = ( Ap ) f (Brownell, hal. 242)
2 a
= 26.8997 2+ 11.0880 ) 15000
= 284908 Ib
he = cC - G (Brownell, hal. 242)
2
101.481 -  96.3750
2
= 25531 in

Moment Flange (Ma)
M) = W x he (Brownell, hal. 243)

284908.0108 Ib  x 2.5531 in
727387.9582  Ib.in

Dalam kondisi operasi:
W = W (Brownell, hal : 242)

403496.022 b

Hydrostatic and Force pada daerah dalam flange (Hpb)
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(Ho) = 0785 x Bz x p (Brownell, hal. 243)

dimana:
B = OD shell Reactor = 96 in
p = tekanan operasi = 53.6696 Ib/in2
maka:
(Ho) = 0.785 x 96 2x  53.670

388275.681 Ib

Jarak radial bolt circle pada aksi (hp)

(ho) = C -ZB (Brownell, hal. 243)
101.481 - 96
2
= 2.741 in
Moment , Mp
Mo = (Ho) x (ho (Brownell, hal. 243)
)

388275.6812 x 2.7406
1064093.7715  Ib.in

He = W-H (Brownell, hal : 242)
= Wml - H
= 403496.0215 - 391315.0095
= 12181.0120 Ib
Moment Mg
Mg = He X he (Brownell, hal. 242)
= 12181.0120 b x 2.5531 in
= 31098.8849 Ib.in
Hr =H - Hp (Brownell, hal. 242)
= 391315.0095 - 388275.6812
= 3039.3284 Ib
hr = hp - he (Brownell, hal. 242)
2
= _ 27406 - 2.5531
2
= 0.0938 in
Moment Mr
Mr = Hr x ht (Brownell, hal. 242)
= 3039.328 x 0.0938
= 284.937 Ib.in

Moment Total pada keadaan operasi
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Mo = Mp + Mg + M+t
= 1064093.7715 + 31098.8849 +  284.9370
= 1095477.5934 Ib.in
KarenaM, < M, maka mMmax = Mo = 1095477.5934 Ib.in
c. Flange

Dari Brownell, App. D Item4, hal 342 diperoleh:
Bahan Konstruksi

Tensile strength minimum
Allowable stress (f)

75000 psi
18750 psi

Stainless Steel SA-167 G-11 Type 316

Type Flange = Ring Flange loose type

Perhitungan Tebal Flange

Fo= Y x M (Brownell, hal. 239)
T 2 x B

sehingga didapatkan rumus:

{ = Y x M
fx B

dan k =AB

Dimana:
A = diameter luar flange = 101.481 in =
B = diameter dalam flange = 06.38 in =
f = allowable stress bahan = 18750 psi
maka:

K = A _ 1014811 in = 1.0530

B 96.38 in

dari Fig. 12.22 Brownell, hal : 238 diperoleh:
Y = 40
M = 1095477.5934  Ib.in

sehingga tebal flange :

t = ( 40  x  1095477.593 ) 05
18750 x 96.4

49244 in

0.4104 ft

9. Desain Penyangga dan Pondasi Reaktor
a. Perhitungan Beban Penyangga
- Berat bagian shell

Wshell = ™(ODt? —IDt2)xH xp
4 s
dimana: IDt = diameter dalam shell = 2423
ODt = diameter luar shell = 2438
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Hs

nggi shell reaktor = 3634 m= 143.062 in
0 -

ti

densitas steel = 0.283 Ib/in®

/4 X ( 9% 2 - 95.375 2)Xx 143.062 x 0.283
3804.8673 Ib

Wshell
Wshell

- Berat tutup reaktor
Wtutup = 0,084672 (OD 3~ 1D ¥ xp
H H

dimana:
IDH

ODH
p

2423 m= 95.375 in
2438 m= 96.000 in
0.283 Ib/in3

diameter dalam shell
diameter luar shell
densitas steel

Maka,
W tutup
W tutup

0084672 x ( 96 ® - 95375 3)x  0.283
411.3740 1o

- Berat Jacket Pendingin
T

W jacket =_4 X Luasjacket x tj x =«

dimana:
Luas jacket
t]

218.6747 ft?
0.2500 in

W jacket - 314 x 218.6747 x 025 x 0.2830
4

W jacket 12,1449 Ib

- Berat bahan dalam reaktor
W bahan = V X pL
dimana:
V = volume bahan dalam reaktor 1.5966  ftd
pL = densitas larutan = 61.1976  Ib/ft
Maka,
W bahan

15966  x 61.1976
97.7050 Ib

- Berat pendingin
W pendingin = 1080.8537 b

- Berat pengaduk dan poros pengaduk

W pengaduk = 95.0969 Ib
WT =W shell + (2 X Wtutup) + Wjacket + Wbahan + Wpendingin + W pengaduk

= 3804.87 + 82275 + 121 + 97.7 + 10809 + 95.097
= 5913.4159 Ib

Untuk berat perlengkapan yang lain seperti baut, flange, nozzle dan lain-lain
serta faktor keselamatan, maka berat reaktor untuk perhitungan sistem penyangga
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ditambah 25%. Sehingga,

WR = 1.25 X WT
= 125 x 5913.4159
= 7391.7699 Ib

b. Perhitungan leg support (kaki penyangga)
Direncanakan penyangga yang digunakan : jenis | beam
Beban yang diterima penyangga:
p = 4Pw(H-L) W (Pers. 10.76 Brownell, hal. 197)
N.D pe n

Karena direncanakan reaktor diletakkan dalam gedung, dengan penyangga tidak
tidak terlalu tinggi, maka beban karena angin diabaikan atau:
Pw = 0

sehingga:
P =W/n
Dimana:
W = beban reaktor = 7391.7699 Ib
n = jumlah penyangga = 4 buah
maka,
o - 7391.7699 b _ 1847 942 b
4
-y
05H

. o . mn an o

Bl

- Total panjang leg (kaki); H:
H = tinggi reaktor sampai pondasi + % tinggi reaktor

H =L+05Hr
Tinggi reaktor He = 151673 ft = 182.008 in
Ditetapkan: L = 15 m = 49212 ft = 59.0544 in
Maka:
H = 49212 + 05 x  15.1673

= 125049 ft

= 3.8115 m

= 150.0583 in
Dipilih I beam dengan spesifikasi: (Appendix G item-2 Brownell hal. 355)
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Ukuran = 3 in
Berat = 75  Ib/ft
Luas penampang (A) = 217 in?
h = 3 in
b = 2509 in
Dicoba dipasang dengan axis 1-1 dengan:
I = 29 jn*
r = 1.15 in
Tekanan yazn% diterima | beam:
=" = 2522 iy
1.15
Untuk I/r diantara O - 60 nilai maksimum P/A = 15000 (Brownell, hal. 67)
Sehingga, b
A hitung =
15000
__1847.942
15000

= 0.123  in?

A beam = 2170 in

Ternyata A hitung < A beam, maka ukuran | beam bisa digunakan.

Perancangan Baut
Bahan konstruksi SA-193 B6 tipe 416 (Appendix D Brownell, hal 344) dengan

nilai tegangan maksimum yang diijinkan (fs) = 20000 Ib/in?
- Menentukan diameter baut
w =T
n
dengan n = jumlahbaut =4
maka,
W = 1847;19425 = 461.986 Ib
fs =W
As dimana: Ab = luas penampang baut
_Wrfs
Ao =" 461.986
= = 0.0231 imr
A 20000
=Y%mnd
" TR R vz 4 x 00231 °5
d = | b\ = = 0.1715 in
Lo ) 3.14

Dari Tabel 10.4 Brownell hal. 188 dipilih baut dengan spesifikasi:
Diameter baut (ds) = 1/2 = 05 in

Luas permukaan (A) = 0126 in?
Bolt spacing (B) = 11/4 in
Radial distance (R) = 13/16 in
Edge distance (E) = 5/8 in
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Nut dimention = 7/8 in

Maka,

Phitung =fs.Ab
= 20000 Ib/in? x 0.1260 in?
= 2520.0000 Ib

Paktual = 461.9856 Ib

P hitung > P aktual, maka ukuran baut dapat digunakan.

Perencanaan Lug dan Gusset
Digunakan 2 buah plate horizontal (untuk lug) dan 2 buah plate vertika
(untuk gusset ).
- Lebar plate horizontal (a)
a =2.db+3in
= 2 x 12 + 3 = 4.0000 in

- Jarak gusset :
b =2.db+2509in
= 2 x 12 + 25090 = 3509 in

Perancangan tebal plate horizontal

Bahan konstruksi plate adalah steel dengan poison ratio, p= 0.3
I =a+%b
= 4000 + 1/2 x 35090 = 57545 in
b/l = —35090  _ 0.6098
5.7545
Untuk b/l = 0610 = 1
dari Tabel 10.6 Brownell diperoleh nilai: vi = 0.5650

Beban kompressi terhadap plate horizontal dihitung dengan menggunakan
persamaan 10510 Brownell:

2 x|
My, = X (1 + p ) In + (1 -y )
47 e
Dimana:
My = maksimum bending momen sepanjang axis radial ; Ib
P = beban yang diterima baut = 1847.9425
m = poison ratio = 0.3
. . 7/8
e = (nutdimention /2) = — 04375 in
) .
I = lebar plate horizonta = 57545 in
maka: 1847.942 2 x  5.755
My = (1+ 03 )In( y+( 1 - 057)
4 X 7 n x 0.438
= 469.9559 Ib
Maka thaI plate,shorizontal; tn:
=] -8-M 7 (Brownell hal. 192)
hp —
.
f max
0.50
6 X 469.956 _ 03755 in
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20000
Digunakan tebal plate horizontal = 075 in = 1905 cm

Tebal plate vertikal

tg = 0375 x ty
= 0.375 x 0.75 in
= 0.2813 in
Digunakan tebal plate vertikal = 03125 in = 0.79 cm

Perancangan Base Plate

Dibuat base plate dengan toleransi panjang adalah 5% dan toleransi lebar 20%
(Hesse, hal : 163). Dipilih base plate bentuk persegi panjang.

Beban tiap plate = bebantiap leg (kaki) + berat leg (kaki)

Diketahui beban leg (beban yang diterima | beam) = 1847.9425 b
Berat leg (kaki) berat I beam x panjang leg (H)

75 x 12.5049

93.7864 Ib
Beban tiap plate, P = beban | beam + berat leg (kaki)
= 1847.9425  + 93.7864
= 1941.7289 b

Luasan base plate (Ap)

Anp (2n + 0,8b) (2m+ 0,95h)
P
f base plate

Nilai f base plate sama dengan bearing capacity fondaty base plate , dipilih

pondasi beton dengan nilai bearing capacity = 600  psi
Bahan konstruksi base plate adalah SA-201 grade A dengan tegangan yang
diijinkan sebesar 13750 psi, maka:
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1941.7289
Ay = = 3.2362  in?
60

Untuk perhitungan awal diasumsikan m=n

Ay = (2n+0,8b) (2m+ 0,95h)
32362 =[(om+ (08 x 251)).[2m+ (095 x 3))

32362 =[2m+ 2.0072) .( 2m+ 2.8500 )
3.2362 = 4m* + 9.7144 m + 57205
0 = 4m* + 9.7144 m + 2484
m = (0.2905) in
Lebar base plate =2n+08b
= 2x (0.2905) + 0.8 x 2.5090
= 14262 = 3 in
Panjang base plate =2m+0,95h
= 2 x (02905 + 095 x 3
= 2.2690 ~ 4.0 in
A baru = panjang x lebar
= 4 X 3
= 12 in?
Dipilih ukuran base plate = 40 x 3.0 in
Lebar base plate =2n+0,8hb
3 =2n+ 08 x 25090
n = 0494 in = 00126 m

Panjang base plate = 2m+ 0,95 h
4 =2m+ 095 x 3.00

m = 05750 in = 0.0146 m

Tebal base plate =(0,00015. P . n?)°®
dimana: p = beban base plate

A base Blate

1941.7289

P = 1 = 1618107 g < 600 psi memenuhi
Karena m> n, maka myang mengontrol pada pemilihan tebal base plate .
Tebal base plate = (0,00015.P . m?°%® (Pers.7-12, Hess : 163)
tpw = 0.00015 x 161.8107 x 0.5750 207
= 0.0896 in

Digunakan tebal base plate standar = 1/4 in = 0.0064 m

(Hesse, hal. 163)

Tekanan pada baut base plate :
p - Wbase plate
n

(n = jumlah baut = 4 buah)
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1941.7289

= = 485.4322 Ib
4
Luasan baut pada base plate :
A, = Pf 4854322  _ 00243 irz
: 20000
Diameter baut:
db _ |( 4.A \| 0s
b
‘4 & ol2a oo
= = 0.1758 in
3.14
Dipilih baut dengan ukuran diameter standar = 1/2  in (Tabel 10.4 Brownell)
f. Perancangan Anchor
Diambil panjang anchor =8 in
Diameter anchor = diameter baut = 0.5000 in
g. Perancangan Pondasi
Berat total reaktor, W = 7391.7699 Ib
Densitas beton, p = 150 lb/ft® = 0.0868 Ib/in®
(www.engineeringtoolbox.com)
Wi, = panjang base plate x lebar base plate x tebal x p beton
= 4.0 X 3.0 x 0.2500 x 0.0868
= 0.2604 Ib
Berat tiap penyangga, Wp
L = tinggi kolom = 150.0583 in
A = luas kolom | beam = 2.1700  in?
F = faktor koreksi = 1
p = densitas bahan konstruksi = 0.0868 Ib/in®

Wp =L.A.F. »p
150.0583 x 2170 x 1 x 0.0868

= 28.2662 Ib
Berat total = berat total reaktor + berat base plate + berat penyangga
= 7391.7699  + 1.0417 + 113.0647
= 7505.8763 b

Dianggap hanya ada gaya vertikal dan berat kolom itu sendiri bekerja pada
pondasi, maka ditetapkan:

Luas atas = 12 in x 12 in
Luas bawah = 15 in x 15 in
Tinggi pondasi = 12 in
p beton = 150 |Ipb/ft2 = 0.0868 Ib/in®
Panjang sisi rata-rata = L+ 15 _ .
) 13.50 in
Luas permukaan rata-rata = 135 X 135 = 182 in2
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Volume pondasi luas permukaan rata-rata x tinggi pondasi

= 182 X 12 = 2187 in3
Berat pondasi = 2187 X 0.087 Ibf/in®
= 190 Ib

Tekanan pada tanah:

Digunakan cemented sand and graver (Tabel 12-2 Hesse, hal. 327)
Safe bearing minimum = 5 ton/ft?

Safe bearing maximum = 10 ton/ft

Kemampuan tekanan tanah sebesar:
P = 10 ton/ft?

20000 Ib/ft2
138.889  Ib/in2
Tekanan pada tanah:

W
PTTA
dimana:
W = berat total + berat 4 pondasi
A = luas bawah pondasi = 156 x 15 = 225 inm?
sehingga:
P = 7505.8763 + 4 X 190

225
=  36.7345 Ib/in?

Pengecekan Ukuran Pondasi

Dari Hesse, persamaan 12-3 hal. 334, allowable compressive strenght adalah
2250  psi. Maka:

a \p 05
d =|\57ﬂ)
dimana:
d = bagian vertikal dari pondasi, in
a = bagian horizontal
P = tekanan pada tanah, Ib/ft?
Slope (a/d) : a/d = — >
pe (a/d) i
— 57
36.734 0%
= 9.4046
Kemiringan pondasi = L - 12
12

= 0.250

Kemiringan pondasi <<< slope a/d, maka pondasi dengan dimensi tersebut dapat digunakan.
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Tabel C.10 Spesifikasi Reaktor

RESUME
Komponen Spesifikasi
Fungsi Mereaksikan propilen oksida air air
dengan katalis asam sulfat untuk membentuk
propilen glikol.
Tipe Continuous stirred tank reactor dengan jacket

pendingin.

Kondisi operasi:

Tekanan 1 atm = 14.7 psi
Suhu 56 °C = 329.15 K
Reaktor:

Bahan Konstruksi
Diameter dalam

Stainless Steel SA-304 Grade C Type 347
24225 m

Diameter luar 24384 m

Tinggi total 4.6231 m

Tebal reaktor 0.0079 m
Tutup Atas dan Bawah:

Jenis Torispherical Dished Head

Tinggi tutup 0.4946 m

Tebal tutup 0.3750 m
Pengaduk:

Jenis Flat six-blade turbine with disk

Diameter pengaduk 0.7268 m

Panjang flat dari disk 0.1817 m

Tinggi baffle 24225 m

Jumlah Pengaduk 1 buah

Tinggi flat 0.1454 m

Lebar Baffle 0.2019 m

Power Motor 20 hp
Jacket Pendingin:

Tinggi 3.9092 m

Diameter 25019 m
Leg Support :

Jenis I-Beam

Ukuran 3 in

Berat 7.5 b/t

Luas Penampang 217 in?
Base Plate :

Bahan konstruksi
Ukuran
Tebal base plate

SA-201 grade A
4 X 3 in
0.0064 m

Pondasi:
Bahan Konstruksi

Cement Sand and Graver
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Ukuran atas 12 in x 12 in = 030m x 0.30m
Ukuran bawah 15 in x 15 in = 038m x 0.38m
Tinggi pondasi 12 in = 030m
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C.11 Pompa 6 Hasil menuju netralizer (L-311)

Fungsi = Mengalirkan hasil reaksi dari rekator
netralizer N-310

Jumlah = 1 buah

Tujuan : 1. Menentukan tipe pompa

2. Menentukan bahan konstruksi pompa
3. Menghitung tenaga pompa
4. Menghitung tenaga motor

Langkah Perencanaan
1). Menentukan Tipe Pompa
Pompa yang dipilih adalah pompa sentrifugal dengan pertimbangan
sebagai berikut (Peters & Timmerhaus hal.521):
- Konstruksinya sederhana, harga relatif murah dan banyak tersedia.
- Kecepatan putarannya stabil.
- Biaya perawatan paling murah dibandingkan dengan tipe pompa lain.

2). Menentukan Bahan Konstruksi Pompa
Bahan konstruksi yang dipilih adalah Stainless Steel 304 karena :
- Tahanterhadap korosi.
- Batas tekanan yang diijinkan besar (s.d 22500 psi).
- Batas suhu yang diizinkan besar (-65°F s.d 650°F ).

Suhu = 30 =303.15 K
Tekanan = 1 atm
Laju Alir . p
Komponen (ka/jam) n (kmol) Xi Tref (kg/m)
CH30H 6.2146 0.1942 0.0186 23 0.823
H20 246.1680 13.6760 0.7352 24 0.787
H2S04 0.2626 0.0027 0.0008 25 1.027
C3H802 60.5839 0.7972 0.1809 26 1.033
C6H1403 21.6181 0.1613 0.0646 27 1.0818
TOTAL 334.8472 14.8314 1.0000

3). Menentukan Kecepatan Volumetrik Fluida

Qf =

massa

p
334.8472

Ka/jam
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1.0270 Kg/m®

326.0440 m?/jam
3.1983 cuft/s
1435.4734 gpm

4). Menentukan Diameter Optimal Pipa

Diperkirakan aliran fluida turbulen (NRe > 2100), sehingga digunakan
persamaan untuk Di <1 in, yaitu :

Diopt = 4,7 x Qf%® x pO  (Pers, 46, Peters & Timmerhaus, hal 365)
Dimana :
Di opt = diameter dalam optimum, in
Qf = flowrate, (Ib/s)/(kg/s)
P = densitas fluida lb/ft3
maka:
Di opt = 47 x (31983 cufts )%  x [ o011 Ib/fts )0
= 0,997 in

Dari App. A.5-1 Geankoplis, 1993 hal. 892 dipilih pipa dengan spesifikasi :

Diom = 1.000 in = 0.083333ft

ID = 0957 in = 0.0798 ft

OD = 1315 in = 0.109 ft

A = 00050 ft2 = 4.6359 in?
Sch =80

5). Menghitung kecepatan linier fluida (V)

Kecepatan linier fluida dapat dicari dengan menggunakan persamaan
sebagai berikut :

v 2

A
Dimana :
V = kecepatan linier aliran fluida, ft/s

Qf = laju alir volumetric, ft¥/s
A = inside sectional area, ft?

Maka kecepatan linier fluida adalah :
= 31983 ft¥s

0.0050 ft?
= 640.9331 ft/s

6). Menghitung bilangan reynold (Nre)

Nre IDXVXp
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= u

— 0.08 ft x 6409331 ft/s x  #REF! Ilo/ft}
#REF! Ib/ft.s
= #REF! (asumsi aliran turbulen benar)
a. Menghitung Panjang Ekivalen (Le)
Asumsi panjang pipa lurus (L) = 10 m = 32.808 ft
ID = 0.0798 ft
Dari tabel 2.10-1 (Geankoplis, 1997: 93) untuk aliran turbulen diperoleh:
Tipe Fitting/ jumlah | Kf | Totkf | Le/D (ft) Le
Valve
elbow 90° 3 0.75 2.25 35 1x35xID= 8.37375
gate valve 1 4.5 4.5 225 1x225x1ID= | 17.94375
coupling 1.666667| 0.04 | 0.066667 2 249 x 2 x ID= | 0.2658333
Total 6.816667 26.583333
Sehingga, XL = L+XLe
= 32808 + 26.5833 = 59.3913 ft

6) Menghitung Energi yang Hilang Akibat Gesekan
- Pada pipa lurus

. Af. v AL (Eq. 2.10-6 Geankoplis, 1993: 89)
2F =
2.1D.gc

Dimana:

XF = Friction loss (ft.Ibf/Ibm)

f = Faktor friksi

v = Kecepatan linier fluida (ft/s)

AL = Panjang pipa (ft)

ID = Diameter dalam tangki (ft)

gc = 32174 |om.ft/Ibf.s?

Menghitung Fanning Friction Factor (f):

Dari Fig. 2.10-3 Geankoplis, hal 94 didapat:

Untuk commercial steel = 0.000046 m
= 0.000150918 ft

— Fes
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_& 0.00015

0.001892
D 0.0798

b). Sudden Contraction Losses at tank exit
2

(A1>>A)), karena luas tangki (Al) sangat
besar dibandingkan luas pipa (A2)

Sehingga.
A
Ke = 055 1 - A (Geankoplis, 1993)

1
055 1 - 0
0.55
a = 1 (untukaliran turbulen)

b). Sudden Enlargement Losses at tank exit

VZ
o = ke 2 X «
(A2 >> Al), karena luas tangki (A2) sangat
- \ besar dibandingkan luas pipa (A1)
Sehingga.
Az
Ke =1 - —} (Geankoplis, 1993)
A
= (1 - 0
=1
a = 1 (untukaliran turbulen)

c) Losses in fitting and valve

Instalasi pipa

Dari Fig. 127 Brown, 1956 hal. 141 dengan NPS =

- 1 buah gate valve fully open; Le = 06 ft
Le = 1 x 06 = 06 ft

- 3 buah standard elbow; Le = 15 ft
>Le = 3 x 15 = 45 ft

- 1 buah sudden enlargement ; Le = 15 ft
Le = 1 x 15 = 15 ft
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- 1 buah sudden contraction ; Le = 09 ft
>Le = 1 x 09 = 09 ft
- 1 buah swing check valve ; Le = 6 ft
e = 1x 6 = 6 ft
- Panjang ekivalen pipa lurus, Y Le = 135 ft
Panjang pipa lurus = 10 m
= 32.8080 ft
Panjang pipa total = 46.3080 ft
= 14.1147 m
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7. Menghitung Static Head (head karena perbedaan ketinggian)
Tinggi pemompaan, Az = 12.5049 ft = 3.8115 m
Static head - Ag q

32.17 ft/s?

32.17 Ibm.ft/Ibf.s?
12.5049  ft.Ibf/lbm

c
12.5049 X

8 Menghitung Velocity Head ( Head karena perbedaan kecepatan)

Karena pada 2 titik reference dianggap sama, maka Vi = V- = 640.9331
_ Av?
Velocity head =—2g—
C
Sehingga velocity head (AV?/ 2agc ) = 6383.9632 ft.Ibf/lbm

9. Menghitung Pressure Head (Head karena perbedaan tekanan)
Menghitung Pressure Head :

Pr = P> = 14.7  Psi
AP = 0
Sehingga, AP/p =0

10. Menghitung Energi Mekanik Pompa:
AV? 9 aAp

-Wf = + Az + +>F
2Xaxgc gc p

Dimana:
WIf = tenaga yang ditambahkan ke dalam sistem per satuan massa

Sehingga:
- Wf

13+ 6383.9632 ft. Ibf/lbom + 0 + 0,1567 ft. Ibf/lbm

432119.7817 ft. Ibf/lbm
11 Menghitung Broke Horse Power (BHP):

—__ m. (-Wf)

BHP 550 . 1435.4734  gpm

dari Figure 14-37 Timmerhaus hal. 520, untuk Qf =

diperolenn pompa = 0.010 478.4911218

Sehingga:
BHP = 0.0000 X 432119.7817
550 X 0.01
= 0.8642 Hp; maka digunakan power = 09 Hp

Dari

d. Menghitung Tenaga Motor Figure
14.38,
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Timmerhaus untuk BHP =

1 Hp
diperoleh n motor = 0.820
Sehingga power motor yang diperlukan:
BHP
P motor =
n
_ 08 Hp
0.82
= 0976 Hp
Dipilih motor standar dengan power = 1 Hp (Standard NEMA)
Tabel C.11 Spesifikasi Pompa 6
RESUME

Nama Alat . Pompa mixer
Kode » L-311
Fungsi . Alat untuk mengalirkan Reaktor 210 MENUJU Netralizer N-310
Tipe . Centrifugal pump
Bahan Konstruksi . Stainless Steel 304
Jumlah : 1 buah
Rate VVolumetrik : 3.1983  ft¥/s
Kecepatan Aliran : 640.9331 ft/s
Ukuran Pipa . - NPS : 1 in
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C.12 Natrium Hidroksida(F-312)

/ﬁ\%:

rﬁ%i

Fungsi . Tempat penyimpanan larutan NaOH 48%

Jumlah : 1 buah

Bentuk . Tangki silinder vertikal dengan flat bottom dan
conical roof

Bahan : Carbon Steel SA-283 Grade C

Lama penyimpanan ;30 hari

Suhu penyimpanan . 30 °C

Tekanan penyimpanan : latm

Tujuan . a. Menentukan tipe tangki

b. Menentukan bahan konstruksi tangki
c. Menghitung kapasitas tangki
d. Menentukan dimensi tangki

Langkah Perencanaan
a. Menentukan Tipe Tangki
Tangki dipilih dengan bentuk silinder vertikal dengan flat bottom dan conical
roof dengan pertimbangan sebagai berikut (Brownell, 1959):
- Cocok untuk cairan dengan tekanan dan suhu atmosfer
- Bahanyang disimpan tidak mudah menguap
- Konstruksi sederhana dan lebih ekonomis

b. Menentukan Bahan Konstruksi Tangki
Bahan kontruksi tangki dipilih Carbon Steel SA-283 Grade C karena:
- Relatif tahan korosi bahan bersifat asam
- Struktur kuat dengan allowable stress value sebesar 12650 psi
- Memiliki batas ketahanan suhu bahan hingga 650°F

¢. Menghitung Kapasitas Tangki
Kebutuhan NaOH 0.2144 kg/jam

154.3328 ka/30 hari

Digunakan 1 buah tangki, sehingga:

Kebutuhan NaOH = 154.3328 kg
1
= 154.3328 kg

Menghitung volume campuran dalam tangki
p H20 = 1022.8753  kg/m? (Geankoplis, Appendix A-2-9)
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pNaOH = 7301214  kg/ms

Nilai densitas campuyan adalah:

1
= p mix =
% NaOH | %H.O 0.40 + 0.60
p NaOH p H0 730.1214 1022.875
= 881.4954  kg/m?3
sehingga nilai volume campuran diperoleh:
Vmix =—massa _ 154.3328 kg
mix densitas 881.4954 kg/m3
= 0.1751 m3
= 6.183 ft

Dirancang larutan mengisi 80% volume tangki, sehingga:
Vt= 12 X 0.1751 md

= 0.2101 md = 7.420 fts
= 1.3215 bbl
= 55.5017 gal

d. Menghitung Dimensi Tangki
Menghitung diameter dan tinggi tangki
Pada bentuk silinder vertikal nilai L/D untuk storage liquid-liquid
antara 1-2 dipilih harga L/D = 1 (Tabel 4-18, Ulrich)
Hs = 1 D

Dimana sesuai persamaan 3.1 Brownell & Young, 1959 digunakan:
v = L. ID2. L _ 314.D%. = (.7857 D?
4 4

Keterangan:

V = volume tangki (m3)

D = diameter dalam/ID (m)
Hs = tinggi shell (m)

sehingga volume total tangki adalah:

Volumetangki = 0.7857 D3
0.2101 = 0.7857 ID?

ID® = 0.2674
ID = 06442 m
= 21137 ft
= 25364 in

diperoleh Hs = 1D

= 0.6442 m
= 21137 ft
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Diambil ukuran standar dari Appendix E (Brownell, 1959 him 346):

D = 10 ft= 30480 m = 120 in
H = 10 ft= 3048 m = 120 in
Kapasitas ukuran standar = 14 bbl

Menghitung tekanan design tangki
Vs = m/4 X Hs? x H_

Keterangan:

HL = tinggi larutan dalam silinder (m)
Vs = volume shell (m?)

Hs = panjang horizontal shell (m)

Berdasarkan pers. di atas, maka tinggi larutan dalam tangki adalah:
Vi 6\;{53 ft3
H ==

6.183
L Yax mx D? Yax X ( 10 )
00787 ft = 0023985 m

Sehingga tekanan hidrostatik adalah:

P hidrostasik = p mix x hliquid _ 55.0318 x 0.0787
144 144
= 0.0301 psi

Dari perhitungan di atas maka diperoleh tekanan design berikut:
Faktor keamanan digunakan sebesar 1.1
P design (P hidrostatik ~ + P operasi) x 1,1
= (00301 + (1x 147)Jx 11
16.2031 Psi

Menentukan tebal tangki
Berdasarkan ukuran standar pada appendix E (Brownell, 1959) ,
maka jumlah dan ukuran lebar standar course yang digunakan adalah

N course = H = 10 = 4 course

10 ft 10

Berdasarkan persamaan 13.1 Brownell & Young, hal 254:
__ P.rig +

c f.E
0.6 P

Keterangan:
ts = tebal shell (in)
P = tekanan design tangki (psi)

ri = jari-jari dalam tangki (in) = 60 in

c = faktor korosi = 0125

E = efisiensi pengelasan = 0.6 (Tabel 13.2, Brownell hal. 254)
f = allowable stress = 87.21732 psi (Tabel 7.6, Coulson, 2006)
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= 12650.0 psi

sehingga diperoleh:

—_ﬁts +
f.E
06 P
- 16.2031 X 60.0000 + 0.125
[12650.0 x 0.6 ] -[ 06 x 16.203)
= 0.2533 in
Diambil tebal shell standar 7/16 = 04375 in

(Tabel 5.7, Brownell hal. 91)

Menentukan dimensi tutup atas

Menghitung 6 (sudut angle dengan garis horizontal) dapat dicari dengan
persamaan 4.5 (Brownell, 1959: 64)

— dimana:
e D » ‘ti D = Diameter tangki _ _
1000.ts /6 t = Tebal shell course paling atas (in)
© = Sudut cone roof terhadap garis horizontal
P = Tekanan desain
sino = 10 X , 16.203
1000 x  0.4375 \ - 6
= 0.0376
6 = 21526 °
th = Pdx D :
2cos0((f.E)-(0.6.Pd))
- 16.203 Psi X 10 ft + 0.125
2cos 21526 [ 7590 )- [ 97 ]
= 0.1357 in
Diambil tebal standar 3/16 = 0.1875 in (Tabel 5.7, Brownell hal. 91)
e Untuk tinggi head (h) dapat dihitung dengan:
e aoaioe, ™ tan 0 = h
o -
¢ 1 05D
S
A Dalam hubungan ini:

D = Diameter tangki (ft)

h = Tinggi head (ft)

tan 21526 = Htutup
05 x 10
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Htutup = 0.1879 ft

Diambil tebal standar 3/8 = 0.3750 in (Tabel 5.7, Brownell hal. 91)
Total tinggi tangki = Htutup + Htangki

= 0.1879 ft+ 10 ft

= 10.1879 ft

= 31053 m

Tabel C.12 Spesifikasi Tangki Natrium Hidroksida

RESUME
Nama Alat . Tangki Natrium Hidroksida
Kode © F-312
Fungsi . Tempat penyimpanan natrium hidroksida
Tipe . Tangki silinder vertikal dengan flat bottom dan
conical roof
Bahan Konstruksi . Carbon Steel SA-283 Grade C
Kapasitas : 0.2101 m?
Jumlah : 1 buah
Waktu tinggal ;30 hari
Diameter Tangki : 7 ft = 3.0480 m
Tinggi Tangki : 7 ft = 3.0480 m
Tekanan Operasi : 1 atm
Suhu Operasi 30 °C
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C.13 Pompa NaOH (L-313)

Fungsi = Mengalirkan NaOH dari tangki penyimpanan menuju
netralizer
Jumlah = 1 buah
Tujuan : 1. Menentukan tipe pompa
2. Menentukan bahan konstruksi pompa
3. Menghitung tenaga pompa
4. Menghitung tenaga motor

Langkah Perencanaan
1) Menentukan Tipe Pompa
Pompa yang dipilih adalah pompa sentrifugal dengan pertimbangan
sebagai berikut (Peters & Timmerhaus hal.521):
- Konstruksinya sederhana, harga relatif murah dan banyak tersedia.
- Kecepatan putarannya stabil.
- Biaya perawatan paling murah dibandingkan dengan tipe pompa lain.

2) Menentukan Bahan Konstruksi Pompa
Bahan konstruksi yang dipilih adalah Stainless Steel SA-316 karena :
- Tahan terhadap korosi.
- Batas tekanan yang diijinkan besar (s.d 22500 psi).
- Batas suhu yang diizinkan besar (-65°F s.d 650°F ).

Suhu = 30 = 303.15 K
Tekanan = 1 atm
Komponen I(_Iféllj:\r::; n (kmol) xi Tref (kg /fns)
NaOH 0.2144 0.0054 | 0.4800| 25 1.0330
H20 0.2322 0.0129 | 0.5200] 25 0.8230
TOTAL 0.4466 0.0183 | 1.0000
0.00027347 Lb/s
Komponen| Tc (K) B p (kg/m?) p(cP) | pmix(cP)
H,SO4 925 0.0007 1.0294 19.6179 0.0245
H20 647.13 | 0.0010 0.8188 0.8150 0.6380
TOTAL 0.9080 20.4330 0.6625
i = Po dan _0.04314
PR Ty T Tty
Sehingga diperoleh densitas campuran = 0.9080  Kg/m®= 0.0567 Ib/ft®
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15095 cP
0.001014 Ib/ft.s
3.6517  Ib/ftjam

Sehingga viskositas

3) Menentukan Kecepatan Volumetrik Fluida

. m
Kecepatan Volumetrik _-massa

p
0.4466  Kg/jam

0.9080  Kg/m?
0.4918 m?*/jam

0.0048 cuft/s
2.1654 gpm

4) Menentukan Diameter Optimal Pipa

Diperkirakan aliran fluida laminar (NRe < 2100), sehingga digunakan
persamaan untuk Di <1 in, yaitu :

Diop = 3,6 x Qf %40 x 1 %20 (Pers. 48, Peters & Timmerhaus, hal 365)
Dimana :

Diopt = diameter dalam optimum, in

Qf = flowrate, (Ib/s)/(kg/s)
] = viskositas fluida (Cp)
maka:

Diopt = 3.6 x (0.0048 cuft/s )% x [ 1.5005 Cp )°

0.4629 in

Dari App. A.5-1 Geankoplis, 1993 hal. 996 dipilih pipa dengan spesifikasi :
Dnom: 0500 |n = 00417 ft

ID =0.423 in = 0.0353 ft

OD = 0.675 in = 0.0563 ft

A =00010 ft* = 0.910453 in?
Sch = 80

5) Menghitung kecepatan linier fluida (V)
Kecepatan linier fluida dapat dicari dengan menggunakan persamaan
sebagai berikut :

V= Q
A
Dimana :

V = kecepatan linier aliran fluida, ft/s
Qf = laju alir volumetric, ft¥/s
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A = inside sectional area, ft?

Maka kecepatan linier fluida adalah :
y =0.0048 ft¥/s

0.0010 ft?
= 4.9229 ft/s

6) Menghitung bilangan reynold (Nre)
Nre IDXVXp
= H
_ 0.04 ft x 4.9229 ft/s x 0.0567 Io/ft3

0.0010 Ib/ft.s
= 9.6973 (asumsi aliran laminar benar)

a. Menghitung Panjang Ekivalen (Le)
Asumsi panjang pipa lurus (L)= 7 m=22.966 ft
ID= 0.0353 ft

Dari tabel 2.10-1 (Geankoplis, 1997: 93) untuk aliran turbulen diperoleh:

Tipe Fitting/ Jumlah{ Kf | Tot Kf|Le/D (ft Le
Valve
elbow 90° 3 12| 3.6 35 | 1x35xID=| 3.7013
gate valve 1 14 14 225 |1x225x1D4 7.9313
coupling 1.1667] 0 | 0.0467 2 [249x2xID4 0.0823
Total 17.647 11.715

SehinggX L=L+ZXLe
= 22966 + 11.7148 = 34.6804 ft

6) Menghitung Energi yang Hilang Akibat Gesekan
- Pada pipa lurus

po4f. v AL (Eq. 2.10-6 Geankoplis, 1993: 89)
2.1D.gc
Dimana:

>F = Friction loss (ft.Ibf/lbm)

f = Faktor friksi

v = Kecepatan linier fluida (ft/s)
AL = Panjang pipa (ft)

ID = Diameter dalam tangki (ft)

gc = 32.174 lbm.ft/lbf.s?

Menghitung Fanning Friction Factor (f):
Dari Fig. 2.10-3 Geankoplis, hal 94 didapat:

Untuk commercial steel — ¢ = 0.000046 m
= 0.000151 ft
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¢ 0.00015
D 00353

= 0.004281

Dari Figure 2.10-3 Geankoplis, dengan nilai Nre=  9.6973
didapatkannilai f=0.07 sehingga:

sF=4 X 007 x 49229)2x 11.7148

2 x 00353 x 32174
Ibr. ft
= HHHHH

m

b) Sudden Contraction Losses at tank exit

he= ke
o= Ko — (Eqg. 2.10-16 , Geankoplis, 1993)
(A1>>A)), karena luas tangki (Al) sangat
besar dibandingkan luas pipa (A2)
A A
Sehingga.
2
K=051 - (Geankoplis, 1993)
C Al
=055 1 -0
= 0.6

a = 0.5 (untuk aliran laminar)

Maka,
V2 4.9229 2 lo . ft
he = ke =055 ————— = 6.6646
2 X a 2 x 05 Ibr

b) Sudden Enlargement Losses at tank exit

V2
ox = ke 2Xa
(A2 >> Al), karena luas tangki (A2) sangat
< R besar dibandingkan luas pipa (A1)
Sehingga
2
K=f1- " (Geankoplis, 1993)
c Al
=1 - 0]

a = 0.5 (untuk aliran laminar)
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c) Losses in fitting and valve
Instalasi pipa
Dari Fig. 127 Brown, 1956 hal. 141 dengan NPS = 1/2in

- 1 buah gate valve fully open; Le = 0.3 ft
YLe=1 x 0.3 = 03 ft
- 3 buah standard elbow; Le = 0.8 ft
>Le= 3 x 0.8 = 24 ft
- 1 buah sudden enlargement ; Le = 0.8 ft
YLe=1 x 0.8 = 08 ft
- 1 buah sudden contraction ; Le = 05 ft
YLe=1 x 05 = 05ft
- 1 buah swing check valve ; Le = 25 ft
SYLe=1 x 25 = 25 ft
- Panjang ekivalen pipa lurus, YLe = 6.5 ft
Panjang pipa lurus = 10 m
= 32.8080 ft
Panjang pipa total = 39.3080 ft
= 119811 m

7. Menghitung Static Head (head karena perbedaan ketinggian)
Tinggipemomp = #REF! ft = #REF! m
Static head = Az
Jc

#REF! X
32 lom.ft/Ibf.s?
#REF!  ft.Ibf/lom

32 ft/s?

Menghitung Velocity Head (Head karena perbedaan kecepatan)
Karena pada 2 titik reference dianggap sama, maka = 4.9229

_ Av?
Velocity head = 20
Sehingga velocity head (AV2/2agc) = 0.3766 ft.Ibf/lom

9. Menghitung Pressure Head (Head karena perbedaan tekanan)
Menghitung Pressure Head :
Pi=P>= 147 Psi
AP= 0
Sehingga, AP/p=0

10 Menghitung Energi Mekanik Pompa:

AV? g AP
-WE = 4Az + __+3F
2Xaxgc gc p
Dimana:
WT = tenaga yang ditambahkan ke dalam sistem per satuan massa
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11. Menghitung Broke Horse Power (BHP):
BHp =M. (Wf)
550. 1
dari Figure 14-37 Timmerhaus hal. 520, untuk Qf 2.1654 gpm
diperoleh n pompa = 0.001

Sehingga:
BHp = 0:0003 x 0,8999
550 x 0.001

= 0.7458 Hp; maka digunakan power = 0.7 Hp
12. Menghitung Tenaga Motor
Dari Figure 14.38, Timmerhaus untuk BHP = 1 Hp

diperoleh n motor = 0.800

Sehingga power motor yang diperlukan:
BHgg p yang dip

P metor
n

_ 08 Hp
0.8

= 1.000 Hp
Dipilih motor standar denganpow= 1 Hp (Standard NEMA)

Tabel C.13 Spesifikasi Pompa NaOH

RESUME
Nama Alat : Pompa Asam Sulfat
Kode 1 L-313
Fungsi . Mengalirkan asam sulfat dari tangki asam sulfat ke
reaktor
Tipe : Centrifugal pump
Bahan Konstruk : Stainless Steel SA-316
Jumlah > 1 buah

Rate Volumetrik :  0.0048 ft3/s
Kecepatan Alira :  4.9229 ft/s

Ukuran Pipa . -NPS : 1/2 in
: - Sch. Number : 40
- OD : 0.0563 ft = 0.0171 m
- ID : 0.0353 ft = 0.0107 m
: - FlowArea : 0.0010 fz= 9.E-05 m?
Power Pompa : 0.7 Hp
Power Motor : 1.0 Hp
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C.14 Neutralizer (N-310)

d; 2
70\ L
T
- Ds
Hs
HI1 : (IH>_<) l
=
d
7i ‘
OA "
d
Keterangan:
D: = Diameter shell
Hs = Tinggi shell
ty = Tebal shell
H. = Tinggi larutan
Zi =Jarak propeller - dasar tangki
l, = Lebar blade
d, = Diameter blade
W = Lebar baffle
t, = Tebal head
OA =Tinggi head
sf = straight flange
d; = Nozzle input dari reaktor
d; = Nozzle output neutralizer

H =Tinggi leg (kaki)

Fungsi : Menetralisasi Asam Sulfat dengan menambahkan NaOH 48% menjadi
Natrium Sulfat
Tipe : Silinder tegak dilengkapi dengan pengaduk.
Tujuan : A. Menentukan bahan konstruksi neutralizer
B. Menentukan dimensi shell
C. Menentukan dimensi vessel
D. Perancangan pengaduk
E. Menentukan ukuran nozzle
F. Menentukan penyangga dan pondasi neutralizer

Data
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Tekanan
Temperatur

= 1
= 56

atm
°C

760 mmHg =
329.15 K

Waktu tinggal (6) =

1.01 bar

10 menit (Chan, A. & Seider, W.D., 2004: 3)

A. Menentukan Bahan Konstruksi Neutralizer

Bahan konstruksi untuk neutralizer adalah Stainless Steel SA-316 Grade A

dengan pertimbangan:
Memiliki batas tekanan yang diijinkan sebesar (sampai dengan

pada suhu -20 °F s.d 200 °F).
Tahan terhadap korosi.

1.

2.

17000 psi

B. Menentukan Dimensi Shell
Umpan masuk ke neutralizer

Komponen |Massa (kg/jam p (kg/L) Fvi (L/jam)
C3H60 6.2146 0.8542 7.2751
CH30H 246.1680 0.8253 208.2712

H20 60.5839 1.0910 55.5292
C3H802 21.6181 1.1132 19.4196

C6H1403 0.2626 1.0779 0.2436
H2S0, 0.0000 1.9713 0.0000
NaOH 0.0000 1.9877 0.0000
Na>SO4 334.8472 2.5574 130.9304

Total 669.6943 1.8916 373.4636
p mix = 1891.5567 kg/m3
= 118.0858  Ib/ft3

Volume cairan dalam tangki neutralizer

VL = Fv X 0
_ 373.4636 Ll/jam
60 menit
= 622439 L
= 00622 m
= 21981 ft

Volume tangki

X 10 menit

Diambil faktor keamanan (overdesign ) sebesar 20 %:

Vt = (Vcairan+ruang kosong)
= (V+02V) x 1.2
= 746927 L x 12
= 89.6313 L
= 0.0896 m?
= 3.1653 ft*

5469.6354 in®

x overdesign
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23.6779  gal
0.5638  bbl

- Menentukan diameter (D) dan tinggi (H) shell
Berdasarkan tabel 4-16 (Ulrich G. D., 1984: 168-169):
Untuk tangki berpengaduk rasio Hy/ID adalah 1.5 - 2, dipilih tinggi
tangki tegak silinder Hsadalah = 2 D
Tutupan head neutralizer dipilih tipe torispherical dish head

Vhead = 0.000049 D3
sehingga volume untuk kedua tutup torispherical dish head

2Vheas = 0.000098 D?

1
Vel =4 X En D? HS}

1
=—4ansz 2 D

= 0.5 X © X D°

Jadi
Vi = Vien + 2 X Vheag
31653 f = 05 Xx7x D*+(2 x 000004 DY
31653 ftt = 05 x:14 xD®+ [ 0000098 DY
3.1653 ft* = 157 %+ [ 0.000098 D'°j
3.1653 ft® = 1.5701 D?
D? = 2.0160 fts
D = 1.2633 ft
= 15.1593 in
= 0.3850 m (belum distandarkan)
Hs = 2.5265 ft
= 0.7701 m
= 30.3186 in (belum distandarkan)
Vshell = 1_X P DZ HJ
4
-1 X 2 X
- e 3.14} X [ 0.3850 m} [ 0.7701 m}
= 0.0896 m?
= 89.6265 L
Vhead = 0.000049 D3
= 0000049 x| 12633 ftf
= 0.0001 ft3
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= 0.00000 m?

Sehingga dapat ditentukan volume larutan dalam silinder untuk
mengetahui tinggi larutan (H.)

V larutan dalam silinder (Ls) = VL - Vhe
0.0622 m3- 0.00000 m?

0.0622 m?
62.2411 L

4 X Vl_s

n x D? ,
(4] X[ 0.0622m°)

H =
L

(3.14) x[ 03850 m?
05348 m
= 17546 ft

C. Menentukan Dimensi Vessel
a. Desain Vessel
- Menentukan tebal dinding vessel

Jenis yang digunakan yaitu vertikal silinder, bahan yang digunakan
Stainless Steel SA-316 Grade A dan
tegangan maksimal yang diijinkan 17000 psi
Tabel 13.2 (Browneel, L.E. & Young, E.H, 1959: 251).
Efisiensi sambungan yang dipakai yaitu double welded butt joint,
E = 80% Tabel 13.2 (Browneel, L.E. & Young, E.H, 1959: 254).
(Peters, M. S. & Timmerhaus, K. D., 1991: 524):

Faktor Korosi (C) = 0.125 in /10 tahun
(Sinnott, R. K., 2005: 13):
Faktor keamanan = 10%

Tekanan Hidrostatik dihitung dengan persamaan:

( g
P, = X pl x H
77 S ) :
(1
= in X|0,998 x1 x | 1.7546 ft
(122 " ’ :
= 1.4388  Ib/in?
= 1.4388  Psi
= 0.0979 atm

Pgesain = Fh + Pogp x] faktor keamanan

14388  + 14.7)Psi x 10%
17.7527  Psi

Sehingga persamaan tebal shell yang digunakan:
Persamaan 13.1 (Browneel, L.E. & Young, E.H, 1959: 254):
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I:)desain X ri

t, = +C
[f X E - 0.6 X Pgesain
_ 17.7527 Psi x  7.5796 in + 0.125
17000 x 08 - 0.6 x 17.7527 Psi J
= 01349 in
Digunakan tebal shell = 3/16 in Tabel 5.7 (Brownell,1959: 90).

Menentukan diameter dan tinggi yang di standarkan

OD =D+ 2t
oD =( 151593 in)+[(2 x 01875 in |
OD = 155343 in= 03946 m

Standarisasi OD dengan menggunakan Tabel 5.7
(Browneel, L.E. & Young, E.H, 1959: 90):

OD = 30
icr =17/8
r = 30

Koreksi ID dan Hs

ID = OD - 2t
ID =( 30 in)-[2 x 01875in )
ID = 29.6250 in
= 07525 m
Besar diameter dalam tangki adalah 29.6250 in
Hs = 2 X 29.6250 in
= 59.2500 in
= 15050 m
= 49375 ft

Besar tinggi shell standar adalah 59.2500 in

Menentukan dimensi tutup (atas dan bawah)

Jenis yang digunakan torispherical dished head , bahan yang
digunakan Stainless Steel SA-316 Grade A

dan tegangan maksimal yang diijinkan 17000 psi

Tabel 13.2 (Browneel, L.E. & Young, E.H, 1959: 251).

Efisiensi sambungan yang dipakai yaitu double welded butt joint,
E = 80% Tabel 13.2 (Browneel, L.E. & Young, E.H, 1959: 254).
(Peters, M. S. & Timmerhaus, K. D., 1991: 524):

Faktor Korosi (C) = 0.125 in/10tahun
(Sinnott, R. K., 2005: 13):
Faktor keamanan = 10%

Tebal tutup berupa torispherical mengikuti persamaan berikut:
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Persamaan 13.12 (Browneel, L.E. & Young, E.H, 1959: 258):

t = 0.86 X Pgesain X rc +C
h [ f x E - 01 x PdesainJ
_ 086 x 17.7527 Psi  x 30 in + 0.125
17000 x 0.8 - 01 x 17.7527 Psi J
=  0.1585 in

Diambil tebal standar adalah 0.1875 in

oD

QA

\T

Keterangan:
ID Diameter dalam tangki (in)
OD = Diameter luar tangki (in)
a ID/2; jari-jari tangki (in)
t = tebal head (in)

icr = inside corner radius (in)
sf = straight flange (in)
b = depth of dish (in)

OA = overall dimension (in)

Sehingga untuk dimensi tutup atas dan bawah dapat dihitung
sebagai berikut:
a = 05 xID
= 05 x29.6250 in
14.8125 in

AB a -icr
14.8125 in- 17/8

12.94 in

BC r -icr
30 - 17/8

281/8 in

o
|

r -[BC - AB?)%®

|l E J, Jos

30 - 281/8 in? - 1294 in?
5.0273 in

Tinggi straight flange (sf)
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Berdasarkan tabel 5.8 (Browneel, L.E. & Young, E.H, 1959: 93)
sf = 2 inuntuk ketebalan tutup standar 3/16 = 0.1875
Dari data di atas dapat dihitung tutup tangki (OA) yaitu sebesar:
OA = Db + sf + t

503 in+ 2 in + 0.1875 in

= 7.2148 in

= 01833 m

= 0.6012 ft
Karena tutup atas dan bawah sama maka tutup bawah juga mempunyai
tinggi sebesar 7.2148 in

> Menentukan tinggi total neutralizer (Hy)
H: Hs + Htutup
(49375 ft) +(2 x 06012 fi)
6.1400 ft
73.6796 in
18715 m

b. Menghitung Tinggi Larutan Koreksi dalam Neutralizer
- Luas penampang vessel (A)

_1
A——4XnXD2
1

2
__x 314 X[ 29.6250 in}

4
= 688.9479 in?
= 0.4444 M
- Volume head bawah
Vhead = 0.000049 D?®
= 0000049 x| 29.6250 in)°
= 12740 in®
= 00007 ft*
- Volume larutan pada shell neutralizer
A = 31653 ft' - 00007 ft
= 3.1646 ft?
= 546841 in®
= 0.0875 m?
= 874946 L
- Tinggi larutan dalam bagian shell neutralizer
H, _ Vi u dihitung
A :
0.0875 md log(u;) =4
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0.4444 2
= 01969 m

- Tinggi larutan dalamshell dan head bawah
= H. +tinggi head bawah

0.1969 m + 0.1833 m

0.3802 m

- Volume shell = Luas penampang vessel (A) x Hsstandar

0.4444 m?x 15050 m
0.6688 m’

Volume head =2 x Volume head bawah
=2 x 0.0007 ft
= 00015 ft3
= 0.0000 m

Volume shell + Volume head
0.6688 m®+ 0.0000 m®

0.6688 m°
668.7985 L

- Volume neutralizer

D. Perancangan Pengaduk
Untuk mengetahui pengaduk yang tepat perlu diketahui dari viskositas
campuran fluida yang terdapat di dalam neutralizer

Laju Alir Fraksi
Komponen (ng;/jam) Massa ct;’ X/
C3H60 6.2146 0.0093 0.2268 0.0409
CH3O0H 246.4966 0.3676 0.6652 0.5526
H.0 60.5838 0.0903 0.5328 0.1696
C3H802 21.6181 0.0322 11.9647 0.0027
C6H1403 0.0000 0.0000 15.4451 0.0000
H2SO4 0.0000 0.0000 10.1123 0.0000
NaOH 0.3806 0.0006 908.0346 0.0000
Na,SO4 335.2937 0.5000 0.0000 39182.0489
Total 670.5875 1.0000 946.9818 | 39182.8146

- Menentukan jenis pengaduk dan jumlah impeller
Karena campuran memiliki viskositas yang cukup rendah dan hasil
campuran diharapkan homogen sedangkan waktu pengadukan
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cukup cepat maka dipilih jenis propeller yang cocok untuk
mengaduk fluida dengan viskositas kecil di bawah 3 Pa.s (3000 cP)
(Geankoplis, C.J., 1993: 156).

Jumlah pengaduk ditentukan berdasarkan tabel berikut
(Walas, S.M., 1990: 288):

Viscosity Number of

[cP (Pa sec)] h/Dt Impellers
<25.000 (<25) 1.4 1
<25.000 (<25) 2.1 2
>25.000 (>25) 0.8 1
>25.000 (>25) 1.6 2

*  Untuk jumlah pengaduk (impeller ) dapat dihitung dengan persamaan
berikut (Joshi, 1976: 389):

HL x SpGr

Jumlah pengaduk =
u pengaau ID

densitas larutan ~ 118.0858 Ib/ft
SpGr = spesific gravity = -

densitas air 63.8560 b/t
= 1.8493
He = tinggi larutan dalam shell
Jumlah pengaduk = 0.5348 m X 1.8493
0.7525 m
= 13143 = 2 (Walas, S.M., 1990: 288).

Jadi, jumlah pengaduk (impeller ) dalam shell pengaduk ini adalah 2 buah.

* Menentukan Dimensi Pengaduk

Dimana:

Da . diameter pengaduk H . tinggi baffle

Dt : diameter luar tangki = OD C . Jarak pengaduk dari dasar
Dd . diameter disk tangki

L . panjang flat dari disk

w . tinggi flat

J . lebar baffle
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Data pengaduk diperoleh dari Brown "Unit Operation”, 1956 hal. 507
Ukuran Pengaduk:
Diameter pengaduk (Da)

ID/Da = 3
0.7525 m
Da = 3
= 02508 m
= 9.8750 in
= 08229 ft

Panjang blade pengaduk (L/d = 2,7 -3,9)

L/Da =3
L =3xDa
= 3 x 02508 m
= 0.7525 m
= 29.6249 in
= 2.46865 ft

Jarak pengaduk dari dasar tangki (C)

Cc/id = 0,75-1,3 ; (dipilin 1)
C =1xd
=1 x 0.2508 m
= 0.2508 m
= 39.3700 in
= 3.2807 ft

Panjang blade pengaduk (1)

| =Dal4
_ 02508 m
4
= 00627 m
= 24687  in
= 02057  fi

Tinggi flat (W)

W = 1/5xDa

1/5 x 0.2508 m
0.0502 m
1.9750 in

0.1646 ft

Lebar baffle (J)
J =1/12x0D

= 1/12 x 30 in
=3 in
= 0.0635 m
= 0.2083 ft
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Diameter disk (Dd)

Dd =2/3xDa
= 2/3 x 0.2508
= 0.1672 m
= 6.5833 in
= 0.5486 ft

Tinggi baffle (H)

H Dt

30 in
0.762 m
2.500 ft

> Menentukan kecepatan pengaduk
Dari persamaan 8.8 (Rase, H.F., 1961: 338):

\ _[ 600 jX(WELHWO-S

(axd) (2 x dJ

Dimana:
d = Diameter impeller (ft)
N = Putaran putar pengaduk (rpm)

WELH = Water equivalent liquid height (ft)

WELH — pcampuran X H .
P air
1001.0277 kgim® © 0348 M
= 09272 m
= 3.0419 1t
Sehingga: -
-
N o[ 600 ] [WELH e

Lnxd) (2 x dJ

N =[ 600 «[ 3049 1 )%
(314 x 08229 ftJ] (2 x 08229 ft)

J

N = 315.7011  rpm
= 5.2617 rps
Diambil kecepatan pengaduk standar (komersial) 350 Rpm
(Walas, S.M., 1990: 288): N = 350 rpm = 5.8333 rps

> Menentukan Bilangan Reynold (Nge)
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Dari persamaan 3.4-1 (Geankoplis, C.J., 1993: 158):

p xD?xN
N're = 8
T
2
N o[ 1180858 o] x[ 08229 £ x[ 5833  rps
00000 Tbifts
= 100007890

Karena N're > 10000, maka sesuai untuk digunakan baffle
(Perry, R.H., 1999: 253).

Menentukan power pengaduk
Karena N're > 10000 maka power tidak tergantung pada bilangan
Reynold's dan bukan merupakan fungsi viskositas. Sehingga,

Dengan menggunakan persamaan: _
Persamaan 9.20 (McCabes, W. L, Smith, J. C & Harriott, P., 1993: 253):

p xD*xNx N
a

p = P
Jc
Dimana:
P : Daya pengaduk, (Ib.ft/s)
Np : Power number , karena Nge > 10000 maka untuk pengaduk
jenis turbin didapat Np = Ky = 0.87
(McCabe, W. L, Smith, J. C & Harriott, P., 1993: 254).
p : Densitas campuran, (Ib/ft%)
N : Kecepatan putar pengaduk, (rps)
D : Diameter pengaduk, (ft)
Qe © Percepatan gravitasi = 32.174 (lom.ft/lbs.s?)

Maka power pengaduknysa adalah:
p xD®xNx N
P = a P
Jc
2,11 loft® x[ 08229 ft)° x[58333 g’ x 087

371740 b 1UIb .5

m f
239.1389 Ib.ft/s
0.4348 hp

Selama proses pengadukan, pengaduk mengalami head losses dan
transmission losses.
- Gain losses diperhitungkan 10 % daya masuk (dengan
mempertimbangkan adanya kebocoran daya pada proses dan

bearing)

Gain losses = 10% x P
= 10% x 0.4348 hp
= 0.0435hp

- Transmission system losses diperhitungkan 20 % dari daya masuk
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(dengan meninjau kemungkinan terjadinya kebocoran belt arau gear)
Transmission system losses = 20% x P

= 20% x 0.4348 hp

= 0.0870 hp

Maka, input power (P;)
0.4348 hp+ 0.0435 hp + 0.0870 hp
0.5652 hp

Didapat efisiensi motor penggerak = 80% maka daya
penggerak motornya sebesar berdasarkan grafik 14.38
(Peters, M. S & Timmerhaus, K. D., 1991: 521):

Power motor b
n
_0.5652 hp
~80%
= 0.7065 hp
Power motor digunakan sebesar 1 hp (standar NEMA)

> Menghitung poros pengaduk
Diketahui:
Tinggi pengaduk dari dasar tangki (C)
Tinggi cairan (H.)
Maka, jarak antara pengaduk (H;):

0.2508 m
05348 m

H, _H.-C
4
0.5348 - 0.2508
4
= 0.0710 m

- Panjang batang sumbu pengaduk (axis length)
Axis length (L) = Tinggi total neutralizer  + Jarak dari motor ke bagian
bearing - Jarak pengaduk dari dasar neutralizer

Dimana:

Tinggi total neutralizer = 18715 m
Jarak dari motor ke bagian bearing = 03048 m
Jarak pengaduk dari dasar neutralizer = 0.2508 m

Axis length (L)

18715 m+ 03048 m - 0.2508 m
1.9254 m
= 6.3170 ft

- Diameter sumbu
D3 = Zy, x 16
A =/ -

T
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- Menghitung Z,
Persamaan 14.9 (Joshi, M. V., 1976: 400):

Tm
Z, = S

Keterangan:

Tm = Torsi maksimum

Z, = Shear stress

f = Section of shaft cross section

Material sumbu yang digunakan adalah commersial cold rolled steel.
Axis shear stress yang diijinkan, f; = 550 kg/cm’

Batasan elastis pada tegangan = 2460  kg/cm?

- Menghitung
Persamaan 14.10 (Joshi, M. V., 1976: 400):
Tm = (l5atau25) x T
Digunakan wm = 15 X T
Persamaan 14.8 (Joshi, M. V., 1976: 400):
P x 75 x 60

Tc =

2 X ux N
Dimana:
P = Daya pengaduk, hp = 1 hp
N = Kecepatan putaran pengaduk, rom = 350 rpm
T -1 hpx 75 x 60
‘ 2 x 314 x 350 rpm
= 20473 kg-m
Tm = 15 x 20473 Kkg-m
= 3.0710 kg-m
- Menghitung Z;
Tm
Zp =fs
_ 30710 kg-m x 100 cm
550 kg/cm?
= 05584 cm

- Menghitung diameter sumbu (Dp)

Z, _ T X Dp?
16

D} = Z, x16
T

0.5584 cm X 16

D3 =
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P 3.14

2.8451 cm®
D, = 14170 cm
= 00142 m
= 05579 in
= 0.0465 ft
Jadi, diameter sumbu pengaduk = 0.5579 in

- Defleksi putaran dan putaran Kritis
Persamaan 14.11 (Joshi, M. V., 1976: 401):

F = Tm

m 0.75 x Rep
Keterangan:
Fn = Beban maksimum, kg
Tm = Momen putar maksimum, kg-m
Ro = Jari-jari pengaduk, m
= —_3.0710 Kkg-m

" 075 x 01254 m

= 32.6493 kg

M = I:mX L
Keterangan:

M = Bending moment , kg
L = Panjang axis , m
Maka,

M 32.6493 kg x 19254 m

62.8642 kg-m

Persamaan 14.10 (Joshi, M. V., 1976: 401):
M. = 05 xP\/l P+ T 2]

= 05 x| 628642 + 629391 |
= 62.9016 kg-m
Tegangan yang disebabkan oleh bending moment equivalent
f - Me _ 629016 x 100 x 32
INES 314 x| 14170
. 32) = 22530.8996 kg/cm?

Karena f > batasan elastis dalam tegangan maka, diameter sumbu yang
direncanakan tidak memenuhi, dan diameter sumbu diganti D, =
Lalu diperoleh f pada sumbu diameter baru adalah:

f = 1001.6184 kg/cm?
Jadi, diameter sumbu baru adalah = 4 cm = 0.0400 m
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Persamaan 14.14 (Joshi, M. V., 1976: 402):

3
Defleksi putaran = W x |
_ x E x |
I:mX |3
Keterangan: 3 xE x |
w = Concentrated load
E = Modulus of elasticity = 1950000 kg/cm?
I = Moment of inertia = —x d4
64
Maka,

32.6493 kg x[ 192.5436 cm ]3

3 x 1950000 kg/cm? x 3.14 x| 4.0000}
0.0496 cm

60 x 4.897

Defleksi putaran

Putaran kritis (N )

[ 0049 ]°°
1319.8163 rpm
21.9969 rps

Karena, putaran kritis > putaran pengaduk maka diameter poros sudah tepat.

- Pemilihan Bearing (bantalan poros)

Tipe : gear grove ball bearing

Berat poros “Vam.Dp?. Le.p

Keterangan:

Lp = Panjang poros = 19254 m

Dy = Diameter poros = 0.0400 m

pria = Densitas baja = 02830 lo/in®
= 7924  kgfin®

Berat poros (Wp)

W =1 ’
P , X 314 x| 00400 | x| 19254 x| 7924

= 19.1630 kg
- Berat pengaduk
Berat pengaduk = Volumeblade x p piace
Tebal blade = 1 in
Tinggi blade = 00627 m = 24687 in
Panjangblade = 01254 m = 49375 in
Densitas blade =  0.2830 Ib/in®

Volume blade

24687 in x linx 49375 in
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12.1894 in®

Berat blade = Volumeblade X p piage
= 121894 in®x  0.2830 Ib/in®
= 3449 b
= 15647 kg

E. Menentukan Ukuran Nozzle
Nozzle yang digunakan pada perancangan neutralizer ini antara lain:
a. Nozzle pemasukan bahan baku:
- Nozzle untuk pemasukan NaOH dari tangki penyimpanan (A)
- Nozzle untuk pemasukan propilen oksida, propilen glikol, air dan
asamsulfat (B).
b. Nozzle pengeluaran produk
- Nozzle untuk pengeluaran propilen oksida, propilen glikol, air dan
natrium sulfat (C)
c. Nozzle untuk hand hole (D)

a. Nozzle pemasukan bahan baku
- Nozzle untuk pemasukan NaOH (A)

Laju bahan baku = 223.1012  kg/jam = 491.8540  Ib/jam F-311

p bahan baku = 1.3926  kg/m® = 0.0869  Ib/ft? Air
u bahan baku = 1.0241 cP = 0.0007 Ib/ft.s NaOH
Laju volumetrik (Q) = 5657.7708 ft¥jam = 15716  ft¥s

For turbulent flow (NRe > 2100) in steel pipes Di<1 in
Persamaan 45 (Peters, M. S & Timmerhaus, K. D., 1991: 496):

Diopt = 47 x g’ «x P04

0.49 014

Dio = 47 X[ 1.5716 J x[ 0.0869 }
= 41667 in

Dipilih ukuran pipa standar dengan spesifikasi dari appendix A.5
(Geankoplis, C.J., 1993: 996):

Nominal pipe size, NPS = 1/2 in = 00417 ft
Schedule number , Sch = 80

QOutside diameter, OD = 0.840 in = 0.0700 ft

Inside diameter , ID = 0.546 in = 0.0455 ft

Luas penampang dalam (A) = 0.00163 ft? = 02347 in?
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A fti/s
_ 15716 ft’
0.0016 ft/s
964.1736

293.8801 m/s

X v X ID

Havg
5541.8714  (asumsi benar)

NR - P avg

e

- Nozzle untuk pemasukan propilen oksida, propilen glikol, air dan asam sulfat (B)

Laju bahan baku = 2932.0079 kg/jam = 6463.9721
p bahan baku = 1031.9489 kg/m* = 64.4225
u bahan baku = 0.5474 cP = 0.0004
Laju volumetrik (Q) = 1003372 ft¥fjam = 0.0279

For turbulent flow (NRe > 2100) in steel pipes Di> 1 in
Persamaan 45 (Peters, M. S & Timmerhaus, K. D., 1991: 496):

Diopt = 39 x g x p o1
0.45 013
Diow = 39 X[ 0.0279 J x[ 64.4225 J
= 13383 in

Dipilih ukuran pipa standar dengan spesifikasi dari appendix A.5
(Geankoplis, C.J., 1993: 996):

Nominal pipe size, NPS 112 in = 01250 ft
Schedule number , Sch = 80

QOutside diameter, OD = 1.900 in = 0.1583ft
Inside diameter, 1D = 1500 in = 0.125 ft
Luas penampang dalam (A) = 0.01225 ft? = 1.7640
v =Q
A
- 0.0279 ft/s
0.0123 ft?
= 2.2752 ft/s
= 0.6935 m/s

P avg X v x ID
Nre =

avg

49806.05572 (asumsi benar)

b. Nozzle pengeluaran produk

Nozzle untuk pengeluaran produk propilen glikol, dipropilen glikol, dan air

natriumsulfat (C)
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Laju bahan baku
p bahan baku

3149.0764  kg/jam 6942.5262 Ib/jam

1.8916 kg/m? 4.1702 Ib/ft
u bahan baku 946.9818 cP = 0.6364 Ib/ft.s
Laju volumetrik (Q) 1664.8068  ft¥/jam 0.4624  ft¥/s

For turbulent flow (NRe > 2100) in steel pipes Di> 1 in
Persamaan 45 (Peters, M. S & Timmerhaus, K. D., 1991: 496):
Diyopt = 39 X Qf0'45 X p 013

0.45 0.13
Di opt 3.9 X[ 0.4624 ] X[ 4.1702 }

3.3187 in

Dipilih ukuran pipa standar dengan spesifikasi dari appendix A.5
(Geankoplis, C.J., 1993: 996):

Nominal pipe size, NPS 112 in = 01250 ft
Schedule number, Sch = 80

Outside diameter, OD = 1.900 in = 0.1583ft
Inside diameter, 1D = 1.500 in = 0125 ft
Luas penampang dalam (A) = 0.01225 ft? = 17640 in?
v =Q
A
- 0.4624 ft/s
0.0123 t2
= 37.7507 ft/s
= 11.5064 m/s

_ Pavg X v x ID
NRe -

avg

30.9226 (asumsi salah)

c. Nozzle untuk hand hole (D)
Dimensi hand hole
hand hole direncanakan dengan diameter 8 in standar 150 Ib
forged slip on-flange (168) gambar 12.3
(Browneel, L.E. & Young, E.H, 1959: 222):

Nominal pipe size, NPS = 8 in
Diameter luar flange, A = 131/2 in
Ketebalan flange, T = 11/8 in
Diameter luar pembesaran permukaan, R = 105/8 in
Diameter pusat dari dasar, E = 911/16 in
Panjang, L = 13/4 in
Diameter dari bore, B = 872 in
Jumlah hole = 8 buah
Diameter hole = 7/8 in
Diameter baut = 3/4  in
Bolt circle = 113/4 in
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Tutup hand hole

Dipilih standar 150 Ib blind flange (168) gambar 12.6
(Browneel, L.E. & Young, E.H, 1959: 222):

Nominal pipe size, NPS 8 in
Diameter luar flange, A = 131/2 in

Tebal flange minimum, T = 11/8 in
Diameter luar pembesaran permukaan, R = 105/8 in
Diameter lubang baut = 7/8 in
Jumlah hole = 8 buah
Diameter baut = 3/4 in
Bolt circle = 113/4 in

Menentukan ukuran flange lubang (nozzle)

Keseluruhan leher nozzle di sambung dengan flange tipe welding-neck
flanges standar 150 Ib steel berdasarkan ASA B16E-1939
(Browneel, L.E. & Young, E.H, 1959: 221).

o

[ |
I« R >
A

Berdasarkan gambar 12.2, diperoleh dimensi flange sebagai berikut
(Browneel, L.E. & Young, E.H, 1959: 221):

Nozzle | NPS A T R E K L B
A 12| 312 7/16 | 13/8 13/1¢ 0.84| 17/8 | 0.62
B 11/2 5 11/16 | 27/8 29/1¢ 19| 27/16 | 1.61
C 11/2 5 11/16 | 27/8 29/1¢ 19| 27/16 | 1.61
D 8 131/2| 11/8 | 105/8 | 911/14 8.63 4 7.98
Keterangan:
A : Diameter luar flange, in
T : Ketebalan flange minimum, in
R : Diameter luar pembesaran permukaan, in
E : Diameter pusat dari dasar, in
K : Diameter hubungan pada titik pengelasan, in
L : Panjang julakan, in
B : Diameter dalam flange, in

Walls thickness required (Browneel, L.E. & Young, E.H, 1959: 263):
Piesain X i
She” tr - desain i

= + C
I; f X E - 06 X Pdesain )
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_ 17.7527 Psi  x 148125 in  + 0125
(17000 x 08 - 06 x 17.7527 Psi
= 01444 in

I:)desain X ri
Nozzle tm = +C
[f X E - 06 X Poesan

_ 177527 Psi_ x 02730 in_ + 0.125
| 17000 x 08 - 0.6 x 17.7527 Ps|
= 01254 in

Area of reinforcement required :

A =trsxdn

A1 =(ts-trs)xdn

A2 =2x(tn-trn) x(2.25 (tn + tp))
A; = (two? + twil?)

As; =(dp-dn-2tn)tp

Keterangan:
tn = Tebal nozzle
trn = Tebal teoritis nozzle
tp = Tebal penguat nozzle
tWO = 05 (tmin)
tWJ_ = 07 (tmin)
Apabila A1+ A2 > A maka, nilai A diterima.
A = 01444 in x 41667 in
= 0.6015 in?
Ai =[ 01875 in - 01444 in)x 41667 in
= 0.1798 in?
A = 2x011 in - 0.1254 in
x (225 x (013 in + 05 in |
= 13169 in’
A =05 +[07]
= 0.7400 in?
Ac =[ 138 in- 41667 in -(2 x099in Jp5 i
= -1.8334 i’ X n
Ar + A= 01798 in®+ 13169 in
= 14966 in?

Karena A; + A2 > A maka, nilai A bisa diterima, jadi tidak perlu penguat.
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Load to carried by welds :

W =[A - AJx f
= 06015 in’- 01798 inJx 17000 psi
= 7168.4780 Ib
Unit stress:
Shear in fillet weld = 05 x f
= 05 x 17000 = 8500 psi
Tension ingroove weld = 07 x f
= 0.7 x 17000 = 11900 psi
Shear in nozzle weld = 07 x f
= 0.7 x 17000 = 11900 psi

Strength of connection elements :

A, inner fillet weld 1570 x 12.750

x 0375 x 8500
63805.7813 Ib

B, nozzle neck in shear = 1570 x 12.250

x 05000 x 11900
114433.3750 Ib

C, groove weld in tension = 1570 x 12.750

x 0.750 x 11900
178656.1875 Ib

1570 x 18.750

x 0.312 x 8500
78068.2500 Ib

D, outer fillet weld

Merancang sambungan tutup (head ) dengan dinding neutralizer
Bagian tutup neutralizer dan bagian shell neutralizer dihubungkan secara
flange dan bolting untuk mempermudah perbaikan dan

perawatan neutralizer .

a. Gasket
Berdasarkan 12.11 (Browneel, L.E. & Young, E.H, 1959: 228):
Bahan konstruksi Asbestos filled
Gasket factor, m 2.75
Min design seating stress,y = 3700 psi

Perhitungan tebal gasket
Persamaan 12.2 (Browneel, L.E. & Young, E.H, 1959: 226):

Qg: y-pm

d
i y- p(m + 1)
Keterangan:
do = Diameter luar gasket
di = Diameter dalamgasket = 30 in= 2 ft
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y = Yield stress = 3700 psi
p = Internal pressure = 17.7527 psi
m = Gasket factor = 275
Maka,
Cde - 3651.1801}0'5
2.5 3633.42741
G _ 1.00244 ft
2.5
do = 250609 ft
do = 30.0731 in = 0.7639m
. _d, -d
Lebar gasket minimum =
2
__ 300731 in - 30 in
2
= 0.0365 in
Diambil gasket (n) = 1/2 in = 0.50 in
Diameter rata-rata gasket (G) = di + n
= 30 in+ 0.50 in
= 30.5000 in

25417 ft = 0.7747m

b. Bolting (baut)
Berdasarkan appendix D-4 (Browneel, L.E. & Young, E.H, 1959: 344):

Bahan Konstruksi = High alloy steel SA-193 grade B8c
tipe 347

Tensile strength minimum = 75000  psia

Allowable stress (f) = 15000 psia

Perhitungan beban baut

Beban gasket supaya tidak bocor (Hy)

Persamaan 12.88 (Browneel, L.E. & Young, E.H, 1959: 240):
Wn2 =Hy=n.b.G.y

Gambar 12.12 (Browneel, L.E. & Young, E.H, 1959: 229):

b, =1
2
_ 05000 in
2
= 025 in
b = hojika bo< 0.25

Jadi,b = 025 in

Sehingga,
Hy = T. b G y
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=314 x 025 x 305000 x 3700 psi
= 88587.25 Ib (Wm2)

Beban baut agar tidak bocor (Hp)

Persamaan 12.90 (Browneel, L.E. & Young, E.H, 1959: 240):

Hp =2.1.b.G.m.p
=2 x 314 x 025 x 305000 x 275 x 17.7527
= 2337.7409 Ib

Beban karena tekanan dalam (H)
Persamaan 12.89 (Browneel, L.E. & Young, E.H, 1959: 240):
H =n4.G2p
= 12963.8359 Ib
Total berat beban pada kondisi operasi (Wmz)
Persamaan 12.91 (Browneel, L.E. & Young, E.H, 1959: 240):
W1 =H+H,
12963.8359 Ib+ 2337.7409 Ib
15301.5768 Ib
Karena W2 > W1 maka, yang mengontrol adalah Wp..

Perhitungan luas minimum bolting area
Persamaan 12.92 (Browneel, L.E. & Young, E.H, 1959: 240):

- Wm
A = f
_ 88587.2500 b
~ 715000  Ibfin?
= 59058 in?
= 00410 ft2

Perhitungan bolting optimum
Berdasarkan tabel 10.4 (Browneel, L.E. & Young, E.H, 1959: 188):
Ukuran baut = 7/8

Rootarea, As = 0.419 in?

. . A
Jumlah bolting optimum = me

Root area, As

- 5.9058 in
0.419 in
= 14 buah

Berdasarkan tabel 10.4 (BrowneLl, L.E. & Young, E.H, 1959: 188):
Bolt spacing distance preference (Bs) = 2.0625 in
Minimum radial distance, R 11/4 in
Edge distance (E) 1 5/16 in
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Bolting circle diameter (C) = Dishen + 2(1.1415. go + R)
Dimana:

Di shen = 29.6250 in
go = t = 0.1875 in
Maka,

Bolting circle diameter (C)

C = 296250 + 2 x[ 11415 x 01875 + 11/4 |
= 296250 + 2.9281
32,5531 in
= 27127 ft

Diameter luar flange

oD = C+2xE
= 325531 in+2x 11/3 in
= 35.1781 in

Check lebar gasket

Ab aktual = Jumlahbolt x root area
= 14 X 0419 in?
= 5.9058 in?

Lebar gasket minimum
L = Ab aktual X fallow
2.1.y.G

2
— 59058 in x 15000  psia
2 x 314 x 3700 psi X 30.5000 in
0.1250 in

Karena L < 0.50 in jadi perhitungan bolting optimum memenuhi.

Perhitungan moment
Persamaan 12.94 (Browneel, L.E. & Young, E.H, 1959: 242):
+ A
W - m 2 b X fa
—_ 59058 in + 5.9058 in

2
88587.25 Ib

15000 psi

Persamaan 12.101 (Browneel, L.E. & Young, E.H, 1959: 242):

he =C-G
2
__ 325531 in - 305000 in
2
= 10265 in

Tabel 12.4 (Browneel, L.E. & Young, E.H, 1959: 241):
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Ma W x he
88587.25 Ib x 1.0265 in

90937.5805 Ib.in

Dalam kondisi operasi
Persamaan 12.95 (Browneel, L.E. & Young, E.H, 1959: 242):
W =W

= 88587.2500 Ib

Persamaan 12.96 (Browneel, L.E. & Young, E.H, 1959: 242):
Hp = 079 x B2x P

Keterangan:

B = Shell outside diameter (OD) = 30.073 in

P = Internal pressure = 17.7527 Ib/in?
Ho = 079 x[(300731 in> x 17.7527 Ibfin®

12683.7328 Ib

Jarak radial bolt circle pada aksi (hp)
Persamaan 12.100 (Browneel, L.E. & Young, E.H, 1959: 242):

C-B
h =—>
b 2
—_ 325531 in - 30.0731 in
2
= 1.2400 in
Moment Mp

Persamaan 12.96 (Browneel, L.E. & Young, E.H, 1959: 242):
Mpb =Hp x ho

12683.7328 Ib x  1.2400 in
15727.7213 Ib.in

Persamaan 12.98 (Browneel, L.E. & Young, E.H, 1959: 242):
He =W -H
Wm -H
88587.2500 Ib - 12963.8359 Ib
75623.4141 b

Moment Mg
Persamaan 12.98 (Browneel, L.E. & Young, E.H, 1959: 242):
Mg = Hg X he

75623.4141 b x 1.0265 in
77629.7978 Ib.in

Persamaan 12.97 (Browneel, L.E. & Young, E.H, 1959: 242):
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Hy =H- Hp

= 12963.8359 Ib - 12683.7328 Ib

= 280.1031 Ib
Persamaan 12.102 (Browneel, L.E. & Young, E.H, 1959: 242):
hr ~hp+he

2
- 12400 in + 1.0265 in
2

= 11333 in

Moment Mt

Persamaan 12.97 (Browneel, L.E. & Young, E.H, 1959: 242):
M+ =Hrx hr

280.1031 Ib x 1.1333 in

317.4301 Ib.in

Moment total pada keadaan operasi

Persamaan 12.99 (Browneel, L.E. & Young, E.H, 1959: 242):

Mo = Mp + Mg + Mt

(15727.72129 + 77629.79779 +  317.4301 ] Ib.in
93674.9491 Ib.in

Karena Ma< Mg maka, Mmax = Mo = 93674.9491 Ib.in

c. Flange
Appendix D-4 (Browneel, L.E. & Young, E.H, 1959: 342):
Bahan Konstruksi = Stainless Steel SA-167 G-11 Tipe 316
Tensile strength minimum = 75000 psi
Allowable stress, f = 18750
Type Flange = Ring flanges the loose type

Perhitungan tebal flange
Untuk tipe ring flanges of the loose type
Persamaan 12.85 (Browneel, L.E. & Young, E.H, 1959: 239):
f _ Y x Mg
T t?x B
Sehingga, didapatkan rumus:

t = Y x M
N fx<xB

k=2

B
Keterangan:
A = Diameter luar flange = 35.1781 in= 29315 ft
B = Diameter dalam flange = 29.6250 in= 2.4687 ft
f = Allowable stress bahan = 18750 psi

Maka,
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« —_29315 fi

2.4687 ft
= 1.18745
Gambar 12.22 (Browneel, L.E. & Young, E.H, 1959: 238):
Y = 24

M = 93674.9491 Ib.in
Sehingga, tebal flange

=( 24 x 93674.9491 |*
L18750 X 29.6250 J

2.0118 in
0.1677 ft

t

F. Menentukan penyangga dan pondasi neutralizer

a. Perhitungan beban penyangga
- Berat bagian shell
Persamaan 9.1 (Brownee), L.E. & Young, E.H, 1959: 156):

w it - H
sell = x| OD ID X R X p

Keterangan:
ID: = Diameter dalam shell = 07525 m = 29625 in
OD; = Diameter luar shell = 0762 m-= 30 in
Hr = Tinggi shell neutralizer = 15050 m= 5925 in
p = Densitas steel = 0.283 Ib/in®
__ 314 2 2
Woen = X [ 30 } '[29.625} XE 59.25}’{ 0.283}
4
= 294.3094 Ib
- Berat tutup neutralizer
Wiutup = 0,084672 (ODH3—|DH3) Xp
Keterangan:
IDy = Diameter dalamshell = 07525 m = 29.625 in
ODy = Diameter luar shell = 0762 m= 30  in
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p = Densitas steel = 0.283 Ib/in®

Maka, X 3 3
Waep 0084672 b[ 30 | [ 20625 ] 0.283
23.9597
- Berat bahan dalam neutralizer

Whaan =V Xp 1

Keterangan:

\% = Volume bahan dalam neutralizer = 21981
pL = Densitas larutan = 118.0858
Maka,

Wiahan = 21981 ft3x  118.0858 Ib/ft

259.569597 Ib

- Berat pengaduk dan poros pengaduk

Wpengaduk = 83.6423 Ib
- Berat total
WT =W shell + (2 ’ Wtutup) + Wbahan +W pengaduk
= 2943094 +[2 x 23.9597 |+ 259.569597
+ 83.6423

685.440726 Ib

Untuk berat perlengkapan yang lain seperti baut, flange, nozzle , dan lain-lain
serta faktor keselamatan, maka berat neutralizer untuk perhitungan
sistem penyangga ditambah 25 %. Sehingga,
Wr  =125xWs
1.25 x 685.440726 Ib
856.8009 Ib

. Perhitungan leg support (kaki penyangga)

Direncanakan penyangga yang digunakan adalah jenis I-beam .

Beban yang diterima penyangga:

Persamaan 10.76 (Browneel, L.E. & Young, E.H, 1959: 197):
4 x Py x[|-|_|_]+ W

Po= n X Dy n
Dimana:
P = Beban yang diterima penyangga
Py, = Tekanan angin yang digunakan
H = Total panjang kaki
L = Jarak dari pondasi sampai bawah vessel (vessel bottom)
w = Beban neutralizer
n = Jumlah penyangga
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Karena, direncanakan neutralizer termasuk dalam bejana pendek serta memiliki
penyangga yang tidak terlalu tinggi maka, beban karena angin diabaikan
atau: Pw =0

Sehingga,
P - W
n
Keterangan:
W = Bebanneutralizer = 856.8009 Ib
n =Jumlahpenyangga = 4 buah
Maka,
p = 856.8009 Ib

4
= 214.200227 Ib

TE=

05 H

=

Total panjang leg (kaki), H adalah

H = Tinggi neutralizer sampai pondasi  + 1/2 tinggi neutralizer
H =L+ (05 x Hy
Ditetapkan::
Hr = 1.8715 m = 6.13988892 ft = 73.6787
L = 1.5 m = 49212 ft = 59.0544
Maka,
H = 49212 +( 05 x6.13988892 |
= 7.9911 ft
= 958937 in
= 24357 m

Berdasarkan appendix G item 2 dipilih I-beam dengan spesifikasi
(Browneel, L.E. & Young, E.H, 1959: 355):

Ukuran = 4 in = 4x25/8
Berat = 9.5 Ib/ft

Luas penampang, A = 276 i = 0.00178 m?
Depth of beam, h = 5 in = 0127 m
Width of flange, b = 3.284 in = 0.08341 m

Dicoba dipasang dengan axis 1-1
Appendix G item 2 (Browneel, L.E. & Young, E.H, 1959: 355):

I = 67 in
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r = 156 in
Tekanan yang diterima I-beam, f;

I 6.7 in*
r 1.56 in
= 4.29487 in®

Untuk I/r diantara O - 60 nilai maksimum P/A = 15000 (Brownell, hal. 67)
Sehingga,

Luas yang dikenai komposis (A nitng): (Apeam = 276 i)
P
A hitung = fc
- 214.2002 Ib
15000 Ib/in?
= 0.0143 in?

Ternyata A hiung< A peam , Maka ukuran I-beam bisa digunakan.

c. Perancangan baut
Appendix D item 4 (Browneel, L. E & Young, E. H., 1959: 344):

Bahan konstruksi : SA-193
Grade - B6
Tipe 416
Komposisi nominal : 13 Cr

dengan nilai tegangan maksimum yang diijinkan (f = 19300 Ib/in®

- Menentukan diameter baut

P - W
n
Dimana:
n = Jumlah baut = 4
Maka,
W - 214.5002 Ib
= 53.5501 Ib
__W
f, =T A,
Dimana:
Ap = Luas penampang baut
Maka,
wW
A =7
S
_ 53.5501 Ib
19300 Ib/in?
= 0.0028 in?
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4
0.5
d _[4 x A
g LS
(4 x 00028 in]%
C 34
= 0.0595 in

Tabel 10.4 (Browneel, L. E & Young, E. H., 1959: 188):

Diameter baut (dy) = 1/2 in
Luas permukaan (Av) = 0.126 in’
Bolt spacing (B) = 11/4 in
Radial distance (R) = 4/5 in
Edge distance (E) = 5/8 in
Nut dimention = 7/8 in
Max fillet radius = 1/4 in
Maka,
P hitung = fs X Ab
= 19300  Ib/in?X 0.126  in’
= 24318 Ib
p aktual = 53.5501 Ib

P hitung™> P axwal, Maka ukuran baut dapat digunakan.

d. Perencanaan lug dan gusset
Digunakan 2 buah plate horisontal (untuk lug) dan 2 buah plate
vertikal (untuk gusset).
- Lebar plate horisontal/lug (a
a =2 x d +3in
=2 X 1/2 in + 3 in
= 4 in

- Jarak gusset (b)

b =2 x d + 2509 in
=2 X 1/2 in+ 2509 in
= 3.5090 in

Perancangan Tebal Plate Horisontal

Bahan konstruksi plate adalah steel dengan poison ratio (u) = 03
1 = a +—1 b
2 1
= 40000 in +%X 3.5090 "ﬂ
= 57545 in
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_b 35090 in
1 ~ 57545 in
= 06098 =1
Untuk b/1 1 diperoleh dari tabel 10.6
(Browneel, L. E & Young, E. H., 1959: 192): y; = 0.565

Beban kompresi terhadap plate horizontal dihitung dengan menggunakan
Persamaan 10.40 (Browneel, L. E & Young, E. H., 1959: 192):

_ P 2 x |
M = +1_
SRETER R e oN ERR

Dimana:
My = Maksimum bending moment sepanjang axis radial , Ib
P = Beban yang diterima baut = 214.2002269 Ib
m = Poison ratio = 0.3
e nut dimention
2
- 718 in
2
= 0.4375 in
I = Lebar plate horizontal = 57545 in
Maka:

X

M. = 214200227 In x_2 X 57545
y 4 x 314 1+ 03 314 x 04375
+ 1 - 0.565}

545436  Ib

Maka tebal plate horizontal, tn:
Persamaan (Browneel, L. E & Young, E. H., 1959: 192):

K6 X My 05
thp =
> maks

(6 x 54.5436 |b}>-5

in2
_ 19300 Ibfin®
= 0.1302 in
Digunakan tebal plate horizontal = 5/8 in = 1.5875 cm

Tebal plate vertikal

ty = 0375 Xty
= 0375 x 0.6250 in
= 0.2344 in
Digunakan tebal plate vertikal = 1/2 in = 1.2700 cm

e. Perancangan base plate
Dipilih base plate bentuk persegi panjang.
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Beban tiap plate = beban I beam  + berat leg

Diketahui beban leg (beban yang diterima | bea = 214.2002 b
Berat leg (kaki) = berat | beam X panjang leg (H)
= 9.5 Ib/ft X 7.9911 ft
= 759159 b
Beban tiap plate (P) = beban I beam + berat leg
= 214.2002 b + 759159 b
= 290.1161 Ib
Luasan base plate (Ap)
A =(2xn+ 08 xbjx(2 xm+ 095 xh]
- P
fbaseplate

Nilai foase plate S@Ma dengan bearing capacity fondaty base plate, dipilih
pondasi beton dengan nilai bearing capacity = 600 psi

Bahan konstruksi base plate adalah SA-201 grade B dengan tegangan yang
diijinkan sebesar 15000 psi. Maka:

Aoy — 290.1161
600
= 0.4835 in’
Untuk perhitungan awal diasumsikan m =n

Anp =[2xn+ 0.8 xb]X£2xm+ 0.95 xh]

_l_: A—>|e 0,8 »e} »>

q | O Ol

] :

0,95

| >

Ap  =(2 xn+ 08 xbx(2xm+ 095 xh)
0.4835 =2 xXxXm+ 08 x 3284 x 2 xm + 09 x 5
0.4835 =2 Xm+ 2.6272 X 2 X m+ 095 x 5
0.4835 =2 Xm+ 2.6272 X 2 X m+ 4,75
0.4835 = 4 m?> + 147544 m + 12.4792
0 = 4 m* + 147544 m + 11.9957

m = 32268 i
Lebar base plate =2n+0,8b
=2 x 32268 + 1x 3.284
= 908 = 10 in
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X2

Panjang base plate =2m+0,95h
=2 x 32268 + 095 x 5
= 11.204 ~ 12.0in
A bary = panjang X lebar
= 12 X 10
= 120 in?

Nilai Aparu> Anp maka base plate yang dirancang dapat menahan
beban neutralizer dan penyangga.

beban base plate

Beban yang harus ditahan = A
base plate
_ 290.1161 Ib
120 in’
= 2.4176 Ib/in?

<600 psia ( memenuhi)

Lebar base plate =2n+ 0,8 b

10.0 = 2n+ 0.8 x 3.28
n = 3.69 in
Panjang base plate = 2m+ 0,95 h
12 = 2m+ 0.95 X 5
m= 3.63 in = 00921 m

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

Tebal base plate =[ 0.00015 x P X n2]°-5

Dimana:
P = Tekanan base plate
_ beban base plate
- A base plate
_ 290.1161 1b
120 in?
= 2.4176 Ib/in?

tp = [0.00015 X 2.418 x 3.69 2] 05
= 0.0702 in
Digunakan tebal base plate standar = 1/8 in = 0.0032 m

Tekanan pada baut base plate :

P = w base plate
n
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- 290.1161 Ib
4
= 72.5290 Ib

Luasan baut pada base plate :

_ P
A, = fl
_ 72.5290 Ib
15000 Ib/in?
= 0.0048 in
Diameter baut:
6 0.5
& = 4X_Aj
> L
_[4 x 00048 |o*
L 3.14 J
= 0.0785 in
Tabel 10.4 (Browneel, L. E & Young, E. H., 1959: 188):
Dipilih baut dengan ukuran diameter = 1/2 in

Perancangan Anchor
Diambil panjang anchor = 8 in

Diameter anchor = Diameter baut = 0.5000 in
Perancangan Pondasi
Beban pada netralizer, W = 856.8009 Ib

150 b/t = 0.087 |b/in®

Densitas beton, p
(www.engineeringtoolbox.com)

Berat base plate, Wy, = panjang base plate x lebar base plate x tebal x p beton
= 12 x 100 x 0.1250 x 0.087
= 13021 b
Berat tiap penyangga, W,
L = Tinggi kolom = 0958937 in
A = Luas kolom I beam = 2.76 in2
F = Faktor koreksi = 1
p = Densitas bahan konstruksi = 0.0868  Ib/in®
W, =L.A.F.P
= 0958937 x 27600 x 1 x 0.0868
= 22.9745 Ib
Berat total = berat total + berat base plate + berat penyangga
= 856.801 + 11605 + 91.898
= 2109.163 b

Diambil ukuran pondasi:
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Luas atas = 15 in x 15 in

Luas bawah = 19 in x 19 in

Tinggi pondasi = 19 in

p beto = 150 lb/ftt = 0.0868 Ib/in®
Panjang sisi rata-rata -1 ; 19 = 10 in

Luas permukaan rata-rata = 10 x 10 = 90 im?

luas permukaan rata-rata x tinggi pondasi

Volume pondasi

= 90 x 19 = 1715 in3
Berat pondasi = 1715 x  0.087 Ib/in®
= 148.8498 Ib

Digunakan cement sand dan graver dengan safe bearing power
minimum 5 ton/ft® = 76,54 Ib/in?

Tekanan pada tanah __4 x Berat pondasi -+ Berat total

Luas rata-rata

Ib

4 x 149 Ib + 2109.1635
90 in
29.9675 Ib/in?
1.8139 ton/ft  (memenuhi)

Tekanan tanah di antara 5 - 10 ton/ft?

Persamaan 12-3 Hesse Hal 334
a

d — P0.5
57
Dimana:
d = Bagian vertikal dari pondasi, in
a = Bagian horizontal
P = Tekanan pada tanah, Ib/ft?
Slope (a/d):
_a _ 57
d P0.5
_ 57
20.9675 |°°
= 10.4124
Kemiringan pondasi = 9 - 15
15
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= 0.2500

Kemiringan pondasi <<< slope (a/d), maka pondasi dengan dimensi
tersebut dapat digunakan.

RESUME

Nama alat
Kode
Fungsi

Tipe

Bahan Konstruksi
Jumlah

Tekanan

Temperatur

Kapasitas
Tekanan desain
Dimensi:

- Silinder
Diameter dalam
Diameter luar
Tinggi
Tebal

- Tutup
Jenis
Tebal
Tinggi

- Pengaduk
Jenis
Jumlah

Diameter pengaduk
Panjang flate and dis

Tinggi baffle
Panjang Poros
Lebar Baffle
Kecepatan
Power

- Leg support
Jenis
Ukuran
Berat

Luas penampang
- Lug and gusset
Tebal plate :
horisontal
vertikal
- Base plate

Neutralizer
N-210
Menetralisasi Asam Sulfat dengan menambahkan Natrium
Hidroksida menjadi Natrium Sulfat
Silinder tegak dilengkapi dengan pengaduk.
Stainless Steel SA-316 Grade A

1 buah

1 atm

5 °C

0.0896 m®* = 89.6313 L

17.7527 psi

0.7525
0.7620
1.5050
0.0048

3 333

Torispherical Dished Head
0.0048 m
0.1833 m

Propeller with three blades
1 buah
0.2508 m
0.0627 m
0.7620 m
1.9254 m
0.0635 m
350 rpm
1 hp

I-beam
4x25/8
214.2002 Ib

0.0018 in?

0.0159 m
0.0127 m
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Bahan konstruksi
Ukuran
Tebal
- Pondasi
Bahan konstruksi

Luas atas

Luas bawah
Tinggi
Tinggi neutralizer

SA-201 grade B
12 x 10.0 in
0.0032 m

Cement Sand and Graver

15 X 15 = 225
19 X 19 = 361
0.4826 m
1.8715 m
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C.19 Pompa 8 Hasil menuju Flash Drum (L-321)

Fungsi = Alat untuk mengalirkan dari neutralizer ke flash drum
Jumlah = 1 buah
Tujuan : 1. Menentukan tipe pompa

2. Menentukan bahan konstruksi pompa
3. Menghitung tenaga pompa
4. Menghitung tenaga motor

Langkah Perencanaan
1). Menentukan Tipe Pompa
Pompa yang dipilih adalah pompa sentrifugal dengan pertimbangan
sebagai berikut (Peters & Timmerhaus hal.521):
- Konstruksinya sederhana, harga relatif murah dan banyak tersedia.
- Kecepatan putarannya stabil.
- Biaya perawatan paling murah dibandingkan dengan tipe pompa lain.

2). Menentukan Bahan Konstruksi Pompa
Bahan konstruksi yang dipilih adalah Stainless Steel 304 karena :
- Tahanterhadap korosi.
- Batas tekanan yang diijinkan besar (s.d 22500 psi).
- Batas suhu yang diizinkan besar (-65°F s.d 650°F ).

Suhu = 82 =303.15 K
Tekanan = 1 atm
Laju Alir . p
Komponen (ka/jam) n (kmol) Xi Tref (kg/m)
CH30H 6.2146 0.1942 0.0185 23 0.823
H20 60.5838 3.3658 0.1807 24 0.787
Na2S04 0.3806 0.0039 0.0011 25 1.027
C3H802 246.4966 3.2434 0.7352 26 1.033
C6H1403 21.6181 0.1613 0.0645 27 1.0818
TOTAL 335.2937 6.9686 1.0000

3). Menentukan Kecepatan Volumetrik Fluida
of = massa

p
335.2937 Kag/jam

307




1.0270 Kg/m®

326.4788 m®/jam
3.2025 cuft/s
1437.3877 gpm

4). Menentukan Diameter Optimal Pipa

Diperkirakan aliran fluida turbulen (NRe > 2100), sehingga digunakan
persamaan untuk Di <1 in, yaitu :

Diopt = 4,7 x Qf% x p%  (Pers. 46, Peters & Timmerhaus, hal 365)
Dimana :
Di opt = diameter dalam optimum, in
Qf = flowrate, (Ib/s)/(kg/s)
P = densitas fluida Ib/t?
maka:
Di opt = 47 x [ 32025 cufts ) °° x [ #REF  Ib/f® O

#REF! in

Dari App. A.5-1 Geankoplis, 1993 hal. 892 dipilih pipa dengan spesifikasi :

Diom = 1.000 in = 0.083333ft

ID = 0957 in = 00798 ft

OD = 1315 in = 0.1096 ft

A = 00050 ft2 = 4.6359 in?
Sch =80

5). Menghitung kecepatan linier fluida (V)

Kecepatan linier fluida dapat dicari dengan menggunakan persamaan
sebagai berikut :

_ Q
V=

A

Dimana :

V = kecepatan linier aliran fluida, ft/s
Qf = laju alir volumetric, ft¥/s
A = inside sectional area, ft?

Maka kecepatan linier fluida adalah :
= 32025 ft¥s

0.0050 ft?
= 641.7879 ft/s

6). Menghitung bilangan reynold (Nre)

Nre IDXVXp
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= u

— 0.08 ft x 641.7879 ft/s x  #REF! Ilo/ft®
#REF! Ib/ft.s
= #REF! (asumsi aliran turbulen benar)
a. Menghitung Panjang Ekivalen (Le)
Asumsi panjang pipa lurus (L) = 10 m = 32.808 ft
ID = 0.0798 ft
Dari tabel 2.10-1 (Geankoplis, 1997: 93) untuk aliran turbulen diperoleh:
Tipe Fitting/ jumlah | Kf | Totkf | Le/D (ft) Le
Valve
elbow 90° 3 0.75 2.25 35 1x35xID= 8.37375
gate valve 1 4.5 4.5 225 1x225x1ID= | 17.94375
coupling 1.666667| 0.04 | 0.066667 2 249 x 2 x ID= | 0.2658333
Total 6.816667 26.583333
Sehingga, XL = L+XLe
= 32808 + 26.5833 = 59.3913 ft

6) Menghitung Energi yang Hilang Akibat Gesekan
- Pada pipa lurus

. Af. v AL (Eq. 2.10-6 Geankoplis, 1993: 89)
2F =
2.1D.gc

Dimana:

XF = Friction loss (ft.Ibf/Ibm)

f = Faktor friksi

v = Kecepatan linier fluida (ft/s)

AL = Panjang pipa (ft)

ID = Diameter dalam tangki (ft)

gc = 32174 |om.ft/Ibf.s?

Menghitung Fanning Friction Factor (f):
Dari Fig. 2.10-3 Geankoplis, hal 94 didapat:

Untuk commercial steel — ¢ = 0.000046 m
= 0.000150918 ft
X 32.174
—& 000015 0.001892
D 0.0798
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b). Sudden Contraction Losses at tank exit

2
he = kcL (Eqg. 2.10-16 , Geankoplis, 1993)
2 X «
(A1>>A)), karena luas tangki (Al) sangat
besar dibandingkan luas pipa (A2)
A A
Sehingga.
A :
K = 055 1 A (Geankoplis, 1993)
1
= 055 1 -0
= 055
a = 1 (untukaliran turbulen)

b). Sudden Enlargement Losses at tank exit

V2
e = ke ————
¢ kCZXa

(A2 >> Al), karena luas tangki (A2) sangat
besar dibandingkan luas pipa (A1)
A As

Az
Ke =1 - —J (Geankoplis, 1993)
Ay
= (1 - 0]
=1
a = 1 (untukaliran turbulen)

c) Losses in fitting and valve
Instalasi pipa

Dari Fig. 127 Brown, 1956 hal. 141 dengan NPS =
- 1 buah gate valve fully open; Le =
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Le = 1 x 06 = 06 ft
- 3 buah standard elbow; Le = 15 ft
Le = 3 x 15 = 45 ft
- 1 buah sudden enlargement ; Le = 15 ft
Le = 1x 15 = 15 ft
- 1 buah sudden contraction ; Le = 09 ft
Le = 1 x 09 = 09 ft
-1 buah swing check valve ; Le = 6 ft
e = 1x 6 = 6 ft
- Panjang ekivalen pipa lurus, > Le = 135 ft
Panjang pipa lurus = 10 m
= 32.8080 ft
Panjang pipa total = 46.3080 ft
= 141147 m
he= KV (Pers.2.10-17, Geankoplis)
2qc
= 68167 x 94178792 = gt ftbf/lom
2 32174

Jadi, total energi yang hilang akibat gesekan:

SF = Fe + he +  hx + ht

R + A+ B+
i ftbf/lbm

7. Menghitung Static Head (head karena perbedaan ketinggian)
Tinggi pemompaan, Az = 12.5049 ft = 3.8115 m

Static head - Az q

32.17 ft/s?

32.17 Ibm.ft/Ibf.s?
= 12,5049  ft.Ibf/lbm

c
= 12.5049 X

8. Menghitung Velocity Head ( Head karena perbedaan kecepatan)

Karena pada 2 titik reference dianggap sama, maka Vi = V- = 641.7879
) Av?
Velocity head =—2g —
Sehingga velocity head (AV?/ 2agc ) = 6401.0017 ft.Ibf/lbm

9. Menghitung Pressure Head (Head karena perbedaan tekanan)
Menghitung Pressure Head :

Pr = P, = 14.7  Psi
AP = 0
Sehingga, AP/p =0
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10. Menghitung Energi Mekanik Pompa:
AV? 9 AP
-Wf = + Az + +YF
2Xaxgc gc p

Dimana:
WT = tenaga yang ditambahkan ke dalam sistem per satuan massa

Sehingga:- Wf  =433273.0536 ft. Ibf/lbm
11. Menghitung Broke Horse Power (BHP):
BHp =—M- (W)
550 . n
dari Figure 14-37 Timmerhaus hal. 520, untuk Qf =
diperoleh n pompa = 0.010
Sehingga:
BHP 0.0000 X 433273.0536

550 X 0.01
= 0.8665 Hp; maka digunakan power

d. Menghitung Tenaga Motor
Dari Figure 14.38, Timmerhaus untuk BHP =
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Sehingga power motor yang diperlukan:
ggap BHPy gaip

P motor =
n
- 0.9 Hp
- 0.82
1.098 Hp
Dipilih motor standar dengan power = 1 Hp (Standard NEMA)

Tabel C.11 Spesifikasi Pompa 8

RESUME

Nama Alat

Kode

Fungsi

Tipe

Bahan Konstruksi
Jumlah

Rate Volumetrik
Kecepatan Aliran
Ukuran Pipa

: Pompa mixer

» L-311

. Alat untuk mengalirkan dari neutralizer ke flash drum
. Centrifugal pump

. Stainless Steel 304

1 buah
3.2025 ft3/s
641.7879  ft/s
- NPS : 1 in
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C.3 Heater | (E-322)

Fungsi  : Memanaskan asam asetat sebelum masuk ke dalam reaktor dari
suhu 56 °Cke 82°C

Jumlah : 1 buah

Tipe : Double pipe heat exchanger

Bahan : Stainless Steel , SA-304 Grade C

Tujuan : a. Menentukan Bahan Konstruksi dan Tipe Heater
b. Perhitungan Heater

Langkah Perancangan
a. Menentukan Bahan Konstruksi dan Tipe Heater
Dalam perancangan ini dipilih Stainless Steel, SA-304 Grade C untuk annulus
maupun pipe dengan pertimbangan:
- Relatif tahan korosi bahan bersifat asam
- Memiliki batas ketahanan suhu bahan hingga 650°F

Dari data neraca massa dan neraca panas dapat diketahui bahwa fluida dingin
adalah propilen oksida dengan laju alir sebagai berikut:
Laju alir = 335.29 kg/jam

= 739.2 Ib/jam

Data dari neraca massa komponen dapat dilihat pada Tabel C.21 berikut.

Tabel C.21 Aliran Masuk Heater
Aliran Masuk Heater
Massa | Fraksi n
kg/jam | Berat | kmol
CH30H | 6.2146 | 0.0839( 0.1071| 0.0303
H20 61.6242 | 0.8315( 3.424 | 0.9697
C3H802 | 6.0584 | 0.0817| 0.080 | #DIV/0!
C6H1403| 0.2162 | 0.0029| 0.002 | #DIV/0!
Total 74.1134 | 0.9153| 3.531 1.0000

Senyawa Fraksi mol

Data dari neraca panas:

t= 56 °C= 133 °F
t2 82 °C= 1796 °F
T 200 °C= 392 °F
T2 200 °C= 392 °F

b. Perhitungan Heater

1. Heat and Material Balance
Dari neraca panas diperoleh data sebagai berikut:
Panas yang bekerja pada sistem
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Q = 350687.9242 kJ/jam

= 332392.5352 btu/jam
Laju alir aliran fluida dingin (m)
m = 74.1134 kg/jam

= 163.392 Ib/jam
Kebutuhan steam (M)
M = 180.8975 kg/jam

398.8103 Ib/jam

2. Menentukan AT mmo

Hot Fluid Cold Fluid Difference
392 Higher 7]  179.6 212.4
392 Lower T 133 259.2
46.8
Atz - Aty R =T1-Tz - 392 - 392 = 0
LMTD = In_At t2-t 180 - 133
Aty S = -t - 180 - 133 — 0.18
_ 468 T.-t,~ 392 - 133
In 212.4 Fr = 1
259.2 At =LMTD x Fr
= 235.024 °F = 235.0239 °F
3. Menghitung Suhu Caloric (Tc dan tc)
3% 3%, =° 892
tc = 133 + 1796 = 1562 °
2 F

4. Menentukan Overall Heat Transfer

Dari tabel 8 Kern, hal : 840, untuk sistem steam - medium organic maka:
Up = 50 - 100 Btu/hr ft2 °F

Asumsi:
Up = 75 Btu/hr ft2°F
A =(Ug, AT
332392.5352
= = 189 ftz = < 120 ft2
75 x 235.024

Karena luas permukaan yang dibutuhkan untuk perpindahan panas lebih

kecil dari 120 ft2 maka digunakan heat exchanger jenis double pipe heat
exchanger.

5. Menentukan Rate Fluida
Dari Tabel 6.2 (Kern, hal 110) diketahui bahwa flow area di inner pipe lebih
besar dari pada di annulus , maka fluida dingin yang massanya lebih besar
ditempatkan di dalam inner pipe sedangkan steam dalam annulus karena
mempunyai laju alir massa yang lebih kecil.

315



a. Menentukan dimensi heater
Keterangan:

D»

D,

= diameter dalam pipa lua = diameter annulus
= diameter luar pipa dala = diameter inner pipe

Dari Tabel 11, Kern hal. 844, diperoleh data sebagai berikut:

IPS = 2 x 125
Schedule number = 40
Diameter annulus :

OD = 2380in = 0.198 ft

ID = 2067in = 0172 ft = D,
Diameter inner pipe :

OD = 1660in = 0.138 ft = D:

ID = 1380in = 0115 ft = D

Annulus Inner Pipe

Fuida Panas (Steam)

Fuida Dingin (Asam Asetat)

5. Flow Area, aa

D2 = 0.172 ﬁ

D:= 0.138 ft

aa = Yan X (D2>— Di?)
=Ynx ( 0172 %- 0.1389)
= 0.0083 ft2

Diameter equivalen, De
De= (D22-D:?)/D:  (Eq6.3 Kern)
( 0172 2. 0.138?)

0.138
0.0761 ft

6. Mass Velocity, Ga

Ga = W/aa
__398.810 Ib/jam
0.0083 ft?

48188.6912 Ib/jam ft?

Bilangan Reynold (NRe)

Tav = 392 °F
pu = 0.0170 cP
= 0.0411 Ib/ft.jam
Nre = De*Ga/p (Eq 7.3 Kern)
Nre = 0.076 x 48188.6912

0.0411
89192.4183 (Turbulen)

5. Flow Area , ap

D= 0115 ft

ap =nx (D34)
= Ynux ( 0115 )?
= 0.0104 ft2

6. Mass Velocity, Gp

Gp = W/ap
—163.3919 Ib/jam
0.0104  ft?
= 15725.5156  Ib/jam ft2
Bilangan Reynold (NRe)
tav = 156.2 °F
p = 043 cP
= 1.0356 Ib/ft.jam
Nre = D*Gp/p (Eq 7.3 Kern)
Nre 0.115 x 15725.5156
1.0356
= 1746.2440  (Laminar)
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7. Menghitung ho 7. Menghitung hio

L/D= 174
Ju = 38

*) (Kern, fig 2:804)

L ID
hio = hi x—OD

= 208.3559 x

*) (Kern, tabel 5:801)
k = 0.3470 Btu/jam.ft.°F

m 0.14
W

ho = 1500 Btufjamft?°F |hi = JH kjcp ) ¥ |
(Kern, 1950, Hal. 164)
*) (Fig. 24'Kern, 1950 hal 834)

cp = 2.0109 Btu/lb.°F

hi = 208.3559 Btu/jam.ft’ °F

(Eq 6.5, Kern)
1.38

1.66
= 173.2115 Btu/jam.ft* °F

8. Clean Overall Coefficient, Uc

Uc = (hiox ho)/(hio + ho) (Kern, 1965 hal 112, Pers.6.7)

_ (1732115 x 1500 )
( 173.2115 + 1500 )
=155.2806 Btu/jam.ft? °F

9. Design Overall Coefficient, Ud

1 _ 1 +Rd (Kern, 1965 hal 112, Pers.6.10)

ud Uc

Dari Coulson, 2003 vol 6, Tabel 12.2, hal 516 diperoleh:
Rd min organic liquids = 0.0011 (jam)(ft?)(°F)/Btu
Rd min steam condensate 0.0037 (jam)(ft?)(°F)/Btu

Rd min total = 0.0048 (jam)(ft?)(°F)/Btu
1 1
= + 0.0048
Ud 155.2806
L= 0.0113
uUd

Ud = 88.7613 Btu/jam.ft? °F

10. Luas untuk Perpindahan Panas

A = Q (Eq6.11, Kern, 1965: 107)
Ud x AT
332392.5352 Btu/jam

88.7613 Btu/jam.ft?°F x 235.0239 °F
159337  ft?
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Menentukan jumlah hairpin yang digunakan , dari tabel 11, Kern hal. 844

Surface per lin ft = 0.6220 ft/ft
Panjang yang dibutuhkan = A
surface per lin ft
0.622  ft3/ft

Jika panjang pipa 20 ft maka jumlah hairpin = L/(2.Lpipa)
= 064 =~ 1
Maka dikoneksikan 1 hairpins 20 ft dengan susunan seri

Koreksi harga A dan UD:

Harga Aaktual = 38 ft x 0.6220 ft&/ft
= 23.8848 ft?
U =—32
AX AT

_ 332392.5352 Btu/jam
23.885 ft* x 235.02 °F

59.2131 Btu/jam.ft* °F

Rd

155.28 - 59.2131)
155.28 x 59.2131)
0.0104 (jam)(ft®)(°F)/Btu  (Rd hitung)

(Uc - Ud)/(Uc x Ud)
(
(

Cek Rd Hitung > daripada Rd Ketentuan
Rd Hitung - Rd Ketentuan

Rd Ketentuan
_ 0.0104 - 0.0048

0.0048

Ketentuan Desain =

X 100%

0.4887%
Rdhitung 0,4 8 dari Rd ketentuan maka design dapat diterima (maksimal 5%)

Pressure Drop

1. Menentukan friksi pada pipa 1. Menentukan friksi pada pipa

De'=(D:—D:) (Eq6.4, Kern) Untuk Re,  1746.2440 Ib/jam
= 0172 ft - 0.138ft f=00035 +-2:264
= 0. 1746.2440 04
0.034 ft 05k
=0.0035 +
Re, = D&XGa 23.0
n = 0.0742 (Eq 3.47b, Kern)
__0.034 x 48188.691
0.041 (Kern,1965, Hal 808.Tabel 6)
= 39726.164
f=00035 + —2:264
39726 042
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Tabel C.3 Spesifikasi Heater |

RESUME
Nama Alat : Heater |
Kode . E-322
Fungsi - Memanaskan apropilen glikol sebelum masuk ke dalam
flash drumdarisu 56 °Cke 82 °C
Tipe : Double Pipe Heat Exchanger
Bahan Konstruks : Stainless Steel, SA-304 Grade C
Jumlah . 1 buah

Media Pemanas : Steam dengan suhu 200°C = 392 °F
Annulus side

- Diameter Dala : 2.067 in= 0.0525 m
- Diameter Luar : 2.380 in= 0.0605 m
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| -AP Perhitunga :  1.7000 psi
Pipe side

- Diameter Dala : 1.660 in

- Diameter Luar : 1.380 in

- AP Perhitunga : 1.7000 psi

0.0422 m
0.0351 m
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C.4 Flash Drum (H-310) Densit
¢ Komponen A
CH3OH C3H60 | 0.3L:
CH30H Arus 9 2o CH3OH [ CH3OH | 0.26%
H.0 C3H802 H.O H,0 Z
C6H1403 ceH1403 | C3HBO2 | 0.31¢
Na SO Arus10 - Na SO, C6H1403 | 0.33:
2 prus §7 FLASH - 2 H2S04 | 0.421
— DRUM NaOH | 0.19¢
Na2Ss04 | 0.261
Fungsi  : Memisahkan produk propilen glikol dan air berdasarkan fasenya Source: Yaws 199
Tipe . Vertical Drum SUHU MASUK
Tujuan : A. Menentukan Tipe Drum Perhitungan Densi
B. Menentukan Komposisi Bahan C3H60 =
C. Menentukan Perhitungan flash drum CH30H =
H20
Kondisi operasi P= 1 am = 147 psi C3H802 | =
T = 56 °C = 32915 K C6H1403 | =
H2S04
Langkah Perancangan NaOH =
A. Menentukan Tipe Drum Na2S04 =
Flash Drum dipilih dengan tipe vertical drum
Adapun pertimbangan pemilihan tipe drum ini adalah sebagai berikut:
a. Desainnya sederhana dan dapat digunakan pada berbagai bahan.
b. Biaya perawatan murah.
c. Pemisahan untuk peerbedaan kodisi fase uap-cair efektif
B. Menentukan Komposisi Bahan
1. Umpan
KOMmoonen Laju Massa p % wiw Volume
P (kg/jam) (kg/m?) ° (m*jam)
CH30H 6.2146 0.8253 0.0185 7.5300
H20 246.4966 1.0910 0.7352 | 225.9307
C3H802 60.5838 1.1132 0.1807 54.4224
C6H1403 21.6181 1.0779 0.0645 20.0564
Na2SO4 0.3806 2.5574 0.0011 0.1488
Total 335.2937 16.5944 1.0000 | 308.0882
P campuran =1/ > [f' / pPi ] Densit
= 1.3218 kg/m® Komponen A
= 0.0374 lb/ft? C3H60 | 0.317
CH30H 0.26¢
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322

Volumebahan = m H20 0.347
P campuran C3H802 | 0.31¢
335.2937 ka/jam C6H1403 | 0.33:
© 13218 kg/m® H2S04 | 0.421
= 253.6658 m®/jam NaOH 0.19¢
= 8958.1232 ft¥/jam Na2SO4 | 0.261
. Vapour flow
Komponen Laju Massa p Volume n % wiw
(kg/jam) (kg/m®) | (m%jam) | (cP) Source: Yaws 199
CHS3OH 6.2146 0.8542 7.2751 0.1745] 0.0839 SUHU KELUAR
H.0 61.6242 0.8253 74.6674 | 0.4374] 0.8315 Perhitungan Densi
C3H802 6.0584 1.0910 5.5529 | 0.3516]| 0.0817 C3H60 =
C6H1403 0.2162 1.1132 0.1942 4.2007| 0.0029 CH30H =
Na2S0O4 0.0000 1.0779 0.0000 | 4.7460| O H20
Total 74.1134 4.9617 87.6896 | 9.9103| 1.0000f C3H802 | =
C6H1403
P campuran =1 / Z[ fi / pi] H2S04 =
= 0.8452 kg/m® NaOH =
= 0.0239 Ib/ft? Na2S04 | =
Volume bahan = m p dihitung pada T ma
p Campuran . ¢ \ ' f
741134 kg/jam og(u) = A+ 5/ 4T+
B 0.8452  kg/m®
= 87.6896 m®%/jam Data viskositas (Y
= 3096.7307  ft¥jam
Komponen A
3. Liquid flow C3H60 -7.284
Komponen Laju Massa p % Wi Volume | C2H50H | -6.440
(kg/jam) (kg/m?) (m*jam) H20 -10.21¢
C3H802 | -29.49
CH3OH 0.0000 0.8253 0.0000 0.0000 | C6H1403| -13.68¢
H20 184.8725 1.0910 0.7078 | 169.4480
C3H802 54.5254 1.1132 0.2088 48.9802
C6H1403 21.4020 1.0779 0.0819 19.8559 H2504 -18.70¢
Na,SO. 0.3806 2.5574 0.0015 0.1488 NaOH -4.193
Total 261.1805 6.6649 1.0000 | 238.4329| Na2S0O4 11.290
P campuran =1/ z £f| / pi ]
= #DIV/O! kg/m® Komponen| i (c
= #DIV/0! lb/ft C3H60 0.17
CH30H 0.43




m
Volumebahan =

p campuran
_ 261.1805 ka/jam
#DIV/0! kg/m?
= #DIV/0! m*/jam
= #DIV/0! ft*/jam
* Data-data
Data umpan, vapour flow, liquid flow
Massa liquid, ms = 261.1805 kg/jam
Volume liquid , Vs = 39.1876 m®%/jam
Kadar liquid dalam umpan: x = Mmassad cairan
massa total
1 = 261.1805 kg/jam
335.2937 kg/jam
X = 0.7790
Porositas, X = 531.5629
Sperisitas, ¥ = 0.75
Densitas liquid, ps= 6.6649  kg/m®
= 0.4161 lb/ft®
Densitas vapour pL = 0.8452 kg/m?
= 0.0528 lb/ft®
Densitas umpan, pf= 1.3218 kg/m?
= 0.0825 Ib/ft®
Viskositas vapour , Mo = 9.9103 cP
= 0.0067 Ib/ft.s

Faktor Bilangan Reynold's (Fre) dan faktor friksi (Fs)
Gambar. 219 (Brown, G. G., 1950: 211):

FRe = 49
Gambar. 220 (Brown, G. G., 1950: 212):
Fr = 2000

. Menentukan Perhitungan Flash Drum
. Permeabilitas liquid
Persamaan 172 (Brown, G. G., 1950: 217):
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H20 0.35
C3H802 4.20
C6H1403 4.74
H2S04 5.69
NaOH 334.4
Na2S04 0.00
Na>SOs (an
bulk density

particle dens

Menentukan tegan

Persamaan : s = A(
Dimana, T= 3
Komponen

C3H60
CH3OH
H.O

C3H802
C6H1403
H2S04
NaOH
Na2S04

elefelolelelele

T

Reyreoids Number Factor, ¥,
3 4




K _ 9 X Dy?2  XFre
32 X F¢ i _M.i
Dimana: b
K = Permeabilitas liquid, ft3/s? (Ibm/Iby)
gc = Percepatan gravitasi = 32.1740 ft/s’
Diperoleh:
K _ 321740 ft/s? x| 5315629 ft ] x 49 i e
32 x 2000 " Gasoo (BTSN
= 11788E-07  ft¥s? (Ibm/Iby) ol
= 33442E-00 mYs? ::ﬁ;\ e
Menghitung Nilai Tahanan liquid (o) iﬁ Iil --
Persamaan 201 (Brown, ? G., 1950: 244): ool i
* TRk X 1z X[l —X ] %W
_ e 1 d i
) 3.321;15;3-8%56; 13218 x[1 - 5315629 ] EZ‘;
= - . m/kg ’ it
. Menghitung Konstanta Vapour(Kp) ’§~-
Persamaan 14.2-14 (Geankoplis, C.J., 1993: 913): o
Kp _ HX a X Cs j il
A? x[ AP] ol L]
Keterangan: RN
U = Viskositas vapour = 0.0099 kg/m.s
a = Nilai tahanan liquid = 426389.9565 m/kg
Cs = Konsentrasi filtrat
A = Luas total frame sebesar = 16 M’
-AP = Tekanan filtrasi = 147 psi= 101325.0482 N/m’

Konsentrasi liquid
Persamaan 14.2-10 (Geankoplis, C.J., 1993: 912):
Cs - p L X CX
1 [ m X Cx]

Keterangan:
pL = Densitas filtrat
Cx = Fraksi massa padatan dalam bahan
m = Rasio perbandingan liquid
Cs = Konsentrasi filtrat
C. _ 0.8452 X 0.7790
1 - 00015 x 07790 |
= 0.6591  kg.solid/m® filtrat
Sehingga,
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0.0099 X -426389.9565 X 0.6591

Kp =
16 ? x 101325.0482
= 0.0001 s/m°
Nilai B
Persamaan 14.2-15 (Geankoplis, C.J., 1993: 913):
- i X Rm
A x[- AP]
Keterangan:
R, = Tahanan media flash untuk aliran flash, m'*
- 1X[ 10 © ]m-l
flash resistance (Walas, S.M., 1990: 314)
5 - 0009 x 1x[10 *© |

16 X 101325.0482
61.1292 s/m®

4. Menentukan Waktu Operasi Flash

a. Waktu yang diperlukan untuk filtrasi
Flash Drum beroperasi pada tekanan konstan. Waktuflash dapat dihitung
menggunakan persamaan 14.2-17 (Geankoplis, C.J., 1993: 913):

t  =KRy

5 v: + BV
Massa vapour = 74.1134 kg
Volumevapour =  87.6896 m®

_[ 0.0001 ?
t _( > }’{87.6896} +£61.1292 X 87.6896}

= 5360.8075 detik
= 89.3468 menit

b. Menghitung Laju Pencucian pada Flash Drum
Persamaan 14.2-20 (Geankoplis, C.J., 1993: 916):

%f :_14X [Kp X 1vf +B}

Kg\t(;rangan:
H = Laju pencucian, m¥/s
dt
Kp = Konstanta filtrasi, s/m®
Vs = Total volume filtrat, m®
B = Konstanta filtrasi, s/m
(dv ) 1 [ 1 )
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+

Cdt ) 4 00001

0.0041

X 741134 61.1292 |

m/s

c. Menghitung Waktu Pencucian pada Flash Drum

Air pencuci yang digunakan sebesar 20% dari volume drumsehingga
volume air pencuci:
20% X 87.6896 m* = 175379 m®
Lamanya pencucian:
¢ __ 1.7538
0.0041
= 428.89 detik
= 7.1481 menit

dengan waktu pembersihan flash drum selama

5 menit, maka total

waktu keseluruhan filtrasi adalah

1:total = 1:filtrasi + tpencucian + 1:pembersiham
= 89.3468 + 7.1481 + 5
= 101.4949 menit
Tabel C.26 Spesifikasi Filter Press
RESUME
Nama alat Flash Drum
Kode H-320
Fungsi Memisahkan produk propilen glikol dan air berdasarkan
Tipe Vertical Drum
Bahan Konstruksi | Carbon steel SA-304 grade C
Jumlah 1 buah
Tekanan 14.7 psi
Temperatur 56 °C
Waktu flash 101.4949 menit
Diameter HHH
Luas area flash drum| 16 m?

fas enya
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C.38 Kondensor 3 (E-326)

EENT

{ E-116 | H:I)

ULHD

Fungsi : Mengkondensasikan hasil atas dari flash drum
Tipe : Shell and Tube Heat Exchanger

Bahan : Stainless Steel SA-304 Grade B

Jumlah : 1 buah

Langkah Perancangan

1. Menentukan Tipe Cooler
Jenis cooler tipe Double Pipe Heat Exchanger jika luas permukaan
perpindahan panas < 120 ft* dan jika luas perpindahan panas >120 ft* maka
dipilih tipe Shell and Tube Heat Exchanger .

2. Menentukan Bahan Konstruksi Cooler
Dalam perancangan ini dipilih Stainless Steel SA-304 Grade B
untuk annulus dan inner pipe dengan pertimbangan :
- Struktur kuat dengan allowable stress value sebesar 18750 psi dan suhu
maksimum 650°F (Tabel 13.1, Brownell & Young)
- Dapat dibuat dalam bentuk kompleks
- Hargarelatif murah

3. Perhitungan Cooler
Lajualir = 74.1133 kg/jam
= 163.3917 Ib/jam

Data dari neraca panas :
T.= 56.00 °C= 13280 °F
T, = 82 °C = 179.60 °F
ti = 10 °C = 50.00 °F
t2 =45 °C = 113.00 °F

a. Heat and Material Balance
Dari neraca panas diperoleh :
Q 175062.9415  kJ/jam
165927.6320
41.7697 kg/jam
92.0863 Ib/jam
74.1133 kg/jam
163.3917 Ib/jam

Massa pendingin

Massa fluida panas

b. Menentukan ATLMTD
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Hot Fluid Cold Fluid | Difference
132.80 Higher T| 113.00 19.80
179.60 Lower T 50.00 129.60
-46.80 Difference 63.00

AT LMTD 58.44 °F
Atz - Ata
LMTD = In Atz
At
__ 1980 - 130 _ 58.442 °F
In 19.80
129.6
R =TL -T2 133 - ### _ 074
t2 - t1 = 113 - 50
t2 - t1 113 - 50
S = =0.76
T1 - t1 = 133 - 50

Dari nilai R dan S didapa = 0.56 (Fig. 19, Kern: hal 828)

sehingga :

At =LMTD . Ft

= b58.44 0.56
= 3273 °F

Menentukan Temperature Caloric (Suhu Rata-rata)

TC:TaV :L-E]-SO = 156 oF
113 + 50
tc=tav = = 81.5 °F
2

. Menentukan Overall Heat Transfer
Dari tabel 8 Kern, hal : 840, untuk sistem gases-brine water maka :

Ub = 2 - 50 Btu/hr fi2 °F
Asumsi :
Up = 38 Btu/hrftz°F
_Q
(Up . AT)
38 x 3273

Karena luas permukaan yang dibutuhkan untuk perpindahan panas lebih
besar dari dari 120 ft2 maka digunakan heat exchanger jenis shell and
tube exchanger.

. Menentukan Spesifikasi Shell and Tube
Dari tabel 10 Kern, dipilih tube dengan spesifikasi :
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oD = 1 in 11/4 triangular pitch

BWG = 8

ID = 0.670 in

a't = 0.355 inm?

Surface = 0.2618 ft?/ft

Panjang = 10 ft

Pass = 4

Nt = 48

mlah tube (N= A
Surface . Panjang

133.4193

0.2618 x 10

= 50.9623 buah

Dipakai Nt standar sebanyak 48 buah (Tabel 9. Kern, hal: 842)
Dari tabel 9 Kern, dipilih spesifikasi :
Pitch =1 4/16 in triangular

Bagian shell:

IDs = 12 in (Table. 9, Kern)
Pass = 4

cC = 025

B = IDs/5 in = 2 in

e Kaoreksi harga Up

UD — RNt -
Nt standar P
__ 50.9623 _
=—— = X 38 = 403 Btu/jam.ft2.
48
= 40.3451 Btu/hr ftz2 < 38
under design sebesar -5.81% < 10% (Memenuhi)

e Harga A sebenarnya
A = Ntstanda x L x a't
= 48 x 10 x 0.355
= 1704 ft?

e Laju alir umpan
Laju alir fluida panas (umpan masuk)

= 74.1133 kg/jam
= 163.3917 Ib/jam

Laju alir fluida dingin (air)

= 41.7697 Kkg/jam
= 92.0863 Ib/jam
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d. Menghitung Uc dan Rd

Shell (Fluida Dingin)

Tube (fluida panas)

* Flow Area * Flow Area ompone| B
at = 0.355 in? as = IDs x C’B/144 Pt AA 5
at = Nt x__at = 0.0400 ft? PAA 1

144 x n w 9
at =48 X it Total
144 x 4
= 0.0296 ft? Viskositas
ompone|Mas

* Mass Velocity * Mass Velocity CH30H| 0.01

ot =—W Gs —W C3H807 0.677
At As C6H140 | ####
— 92.0863 __163.3917 Total | ###
0.0296 0.0400 (Yaws, 1997)
= 3112.775  Ib/jam ft2 = 4084.7927 Ib/jam ft2
Konduktivitas

* Menentukan bilangan Reynold * Menentukan bilangan Reynold ompong Mas

y = Gt Tav = 156 °F CH30H| 0.01¢
3600 p L = 0.99 Ib/ft jam C3H802 0.677
=3112.774731 De = 0.0608 ft C6H140| #uiH
3600 . 62.5 (Fig. 28 Kern, hal: 838) Total | ##H##
= 0.0138 fps k = 0.378 Btu/ft jam (Yaws, 1997)
(Tabel 4 Kern, hal: 800)
Pada, ¢ = 270.77 Btu/lb.°F __ to
tc =815 °F (Fig. 2 Kern, hal: 804) | Komponen
1 = 2.0000 cp CH30H[ CH3
= 4.8400 Ib/ft jam C3H80] C3H¢
(Fig. 14 Kern, hal: 823) C6H1403C6H1
D = 0.056 ft -
Re = De.Gt Re = De.Gs
H H
- 0.056 x 3112.7747 __0.0608 x _ 4084.7927
4.8400 0.9876

= 35.908 (laminar)

= 251.6035 (laminar)

- Menghitung ho
(Fig. 28 Kern, 1950 hal 834)

jH= 3
p = 2.00cP
= 4.84 Ib/jam.ft

k = #### Btu/hr ft? °F/ft
(Kern,1960 hal 800 Table.4)

- Menghitung ho
(Fig. 28 Kern, 1950 hal 838)
jH = 21

Hmix = 041 CP
= 0.99 Ib/jam.ft
Kmix = 0.38 Btu/hr ft? °F/ft

(Kern,1960 hal 804 Figur.2)
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Cp= 1 Btu/lb’F

sehingga nilai ho yang didapat :
; [ v
hi = jH K cpxu 0 t}

PR - 1/3
EI = jH kY cpxu
hi'
= 39.2805 u/jam.ft?
Ot
tw= 153.76 °F
uy= 1.2000 cP
= 2.9040 Ib/jam.ft
hio = hi X ID
o o oD
0.67
= 39.281 x
1
= 26.318
0.25
e = 1.8557
n
- Koreksi nilai hio
hio = mX t
t
= 263180 x 2

31.2671 Btu/jam.ft* °F

270.77 Btu/Ib°F

0.4081 cP
0.9876 Ib/jam.ft

Cpmix =
H

sehingga nilai ho yang didapat :

= 1161.9809 Btu/jam.ft? °F

s
tw= 153.76 °F
u 0.14
Os = m =1.00
- Koreksi nilai hio
ho = mX (I)s
S
= 11619809 x 1.0
= 743.9054  Btu/jam.ft’ °F

e. Clean Overall Coefficient (Uc)
_ (hiox ho)

31.2671 x 743.9054

" (hio+ho)  31.2671 + 743.9054

Uc = 30.0059 Btu/hr ft2 °F

f. Design overall coefficient, Ud
a" = 0.3550 ft¥ft

Total surface =NtxLxa"
Total surface = 48 x 10 ft x 0.3550 ft¥ft
= 170.4000 ft2
ud = Q
Total suface x AT
165927.6320  Btu/jam
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170.4000

g. Dirt Factor (Rq)

Persamaan 6.13 (Kern, D. Q., 1965: 108):

Uc - Up
Uc x Up
—_30.0059 - 29.7531

30.0059 x 29.7531
= 0.0003 hr ft2 °F/Btu

Rd =

> (Rd ketetapan =

ftz x 32.728 °F
= 29.7531 Btu/jam.ft>°F

0.0028 )

(Dari Coulson, 2003 vol 6, Tabel 12.2, hal 640) diperoleh :

Rd min organic liquid=
Rd min brine water =

Rd min total = 0.0028

Cek Rd Hitung > daripada Rd Ketentuan
— RdHitung - Rd Ketentuan

Ketentuan Desain

0.0002 m*°C/W =
0.0003 m*°C/W =

(jam)(ft?) (°F)/Btu (Rd ketentuan)

0.0011 (jam)(ft®)CF)/Btu
0.0017 (jam)(ft®)CF)/Btu

Rd Ketentuan

_ 0.00028

- 0.00285

X 100%

0.00285

-90.06%

Rd hitung >
(maksimal 5-10%)

k. Menghitung Ucdan Rq

-90.06% dari Rd ketentuan maka design dapat diterima

Shell Side Tube Side
Brine Water Fluida Panas (Distilat)
- Res = 35.9084 - Re = 2516035
Gambar 29 (Kern, D. Q., 1965: 839): Gambar 26 (Kern, D. Q., 1965: 836):
f  =0.0004 ft?in? f = 0.0030 ft¥in®
(Kern hal 808, Tabel 6): (Kern hal 808, Tabel 6):
Smix = 1.0000 Smix= #DIV/0!
Ds = 0.0047 ft ¢t = 0.8334

- Number of cross

Persamaan 7.43 (Kern, D. Q., 1965: 147):

N+1= 12*L/B
= 50.0000
- Pers.7.44 (Kern, D. Q., 1965: 147):
(fx Gs? x Ds x (N+1))
APs =
(6,22X 10X DEX S X §3)
= 0.0000 psi

- Pers. 7.45 (Kern, D. Q., 1965: 148):
APt = (fx Gt2x L x n)

(5,22 x 10° xD x s X ot)
= #DIV/O!  Psi

- Gambar 27 (Kern, D. Q., 1965: 837):

V' = 0004 psi
2X g
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Memenuhi pressure drop

ketentuan liquid maksimal sebesar
10  psi (Kern, 1965, hal 840)

- Pers 7.46 (Kern, D. Q., 1965: 148):
4xn V2

AP, = X
S 2

= #DIV/0! psi

L

- Persamaan 7.47
(Kern, D. Q., 1965: 148):

AP = APy + AP
AP =#DIV/O! psi + #DIV/O0! psi
= #DIV/0! psi

Memenuhi pressure drop ketentuan
untuk liquid maksimal sebesar

10  psi (Kern, 1965, hal 840)
Summary
Shell Tube
31.2671 h outside 743.9054
Uc 30.0059
Ud 29.7531
Rd calculate 0.0003
Rd required 0.0028
0.0000 calculated AP| #DIV/0!
10 allowable AP 10

Tabel C.38 Spesifikasi Kondensor 1

RESUME

Nama alat

Kode . E-323
Fungsi

Jumlah . 1 buah
Jenis

Bahan konstruksi
Media pendingin

Tube Side

- 0D 01

- BWG : 8

- ID 1 0.670
- Panjang . 10.000
- Passes 4
Shell Side

- Pitch 11/4
- Passes T4

- Baffle space : 2.4000

in

in

ft

in

in

: Kondensor 1

. Mengkondensasikan hasil atas dari flash drum

. Shell and tube heat exchanger
. Stainless Steel SA-304 Grade B

: Brine water, 10 °C

0.0254 m

0.017 m
3.048 m

triangular pitch

0.0610 m
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C.34 ACCUMULATOR (ACC-324)

Type : Vessel Silinder Horizontal Elliptical
Fungsi : Sebagai penampung arus keluaran kondensor pada Flash Drumi untuk
menjaga kontinuitas, kestabilan aliran reflux dan distilat
Tujuan : 1. Menghitung volume vessel
2. Menentukan diamater (tinggi) dan panjang vessel
3. Menentukan tebal vessel
4. Menentukan tebal dan tinggi head

Kondisi Operasi :

- Temperatur (T) = 82.0 °C
- Tekanan (P) = 1 atm = 14.7 psi
Jumlah : 1 unit

Langkah Perancangan

1. Menentukan Tipe Tangki
Tangki dipilih dengan bentuk silinder horizontal dengan head berbentuk

elliptical, dengan pertimbangan:

a. Tangki silinder horizontal digunakan pada tangki penyimpanan untuk
cairan yang mudah menguap.

b. Banyak digunakan sebagai tutup pada tangki penyimpanan silinder
horizontal pada tekanan atmosfer.

2. Menetukan Bahan Konstruksi Tangki
Bahan konstuksi yang dipilih adalah Carbon Steel SA-283 Grade C
dengan pertimbangan:
a. Tekanan maksimum yang diijinkan cukup rendah (12650 psia).
b. Korosi dan temperatur masih bisa dipertimbangkan sebagai faktor yang
diijinkan.
c. Penggunaannya paling murah dan mudabh.

3. Menentukan Dimensi Utama Accumulator
Aliran masuk accumulator = aliran keluar kondensor

pcamp = 1.3523  kg/m®=  0.0844 Ib/ft®

a. Menghitung Volume Tangki
Waktu tinggal, tt= 5 menit = 0.08 jam (Treyball, 1981: 397)

Rate volumetrik ~ _ massa
(Fv) p campuran
__ 2838997 = 209.9384 m*/jam
1.3523
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Viig= Fvx t
= 16,987 x 0.08
= 17.4949 m® = 1334504.02 in®

. Menentukan Diameter (Tinggi) dan Panjang Vessel

RasioL/D=4-5 (Treyball, 1981: 397)

diambil: L/D = 4

Berdasarkan (Brownell & Young, 1969: 80), untuk vessel dengan elliptical
dished head , maka:

Vit = n.D? Lo+ n.D?

4 12
vVti= nD? 4 D + nD?
4 12
D= 34017 D°
D = 227.0306
6.1004 ft = 73.2053 in (Tinggi vessel)
Maka,
L = 4D
= 4x 61004 = 24.4018ft = 12,89 in
Tinggi cairan dalam tangki:
Vlig = 3.4017 D
12,89 = 3.4017 D?
D¥= 181.6245
D= 56632 ft
Maka, tinggi cairan dalam tangki (H lig) = b5.6632 ft
. Menentukan Tebal Shell
Tekanan design accumulator :
Pd = P opr + P hidrostatis
digunakan faktor keamanan = 20%
ph= 2 X Hlig x  glgc
144
= _ 00844 x 56632 x 1 _ .
144 = 0.0033 psi

Sehingga,
Pd= (147 + 0.0033 Jx 12 = 17.6391 psi

Tebal dinding shell dihitung dengan persamaan:

—:ﬂf’s + C (Brownell, 1959:
254) 2(f .E +0,4.Pd)

dimana: ts = Tebal shell
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f = Tekanan yang diij (Brownell, 1959: 251)
= 12650 psiuntuk Carbon Steel SA-283 Grade C
E = Effisiensi pengela (Brownell, 1959: 254)
= 80% untuk double welded butt joint
D = Diameter tangki (ID)
C = Faktor koro 0.13 in (Brownell, 1959: 172)
Pd = Tekanan design, psi

Sehingga,
s = 17.6391 x 73.2053 + 0.125
2| 12650 x 0.8 |+ [ 04 x 17.6391]
= 0.1888 in = 0.0048 m

Diambil tebal standar = 0.1875 in

oD = ID + (2 x tebal shell)
= 732053 + [ 2 x 0.1875) = 73.5803 in
Dari Tabel 5.7 (Brownell, 1959: 89), dipilih OD standar = 16 in

Standarisasi ID
ID = OD - (2 x tebal shell
=16- (2x 01875 ﬁz 15.6250 in
= 13021 ft = 0.3969 m

Standarisasi Hs:
Hs =4 xID
= 4 x 156250 = 625000 in = 1.5875m

Dari Tabel 5.7 (Brownell, 1959: 89), diperoleh:
icr= 1 in
r = 15 in

d. Menentukan Tebal dan Tinggi Head
Digunakan head jenis elliptical dishead head

o Keterangan Gambar :
Y_ ﬁ_j\ . ID = Diameter dalam head (in)
T W e / OD = Diameter luar head (in)

a = Jari-jari dalam head, 1D/2 (in)
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t = Tebal hea(in)
r=rc
OA = tinggi head total
sf = Straight flange (in)
b = Tinggi head (in)
icr = jari-jari dalam sudut dish
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Tebal head dihitung dengan persamaan:

th =#O'de+ C Brownell, 1959: 256
th = 17.6391 x 15.6250 + 0.125
2[ 12650 x 0.8] - [ 0.2 x 17.6391]
0
= 0.1386 in = 0.0035 m
Tebal head distandarisasi dari Tabel 5.7 (Brownell, 1959: 89): 1/5 in
sf = 1% -2in —untukth= 1/5 in (Brownell, 1959: 88)
diambils = 2 in
a = 1/21D= 1/2x 15.6250 = 7.8125 in
AB =a-icr= 78125 - 1 = 6.81 in
BC =r-icr= 15 -1 = 14.0 in
AC = = 12.2307 in
b = r-AC = 15 - 122307 = 27693 in
OA =th+b+sf
= 019+ 27693 + 2.0 = 49568 in
Jadi, tinggihead (Hh) = 4.9568 in = 0.1259 m
Maka, panjang total accumulator =L + 20A
62.5000 +[ 2 X 4.9568]
= 724136 in
= 18393 m
Tabel C.34 Spesifikasi Accumulator
RESUME :

Nama Alat
Kode Alat
Fungsi

Tipe
Tekanan

Temperatur :
Bahan Konst :

Jumlah

Waktu Tingg:
Volume Tan :
Diameter Lu :
Panjang Tan :

Tebal shell
Tebal head :

Accumulator-0 1
acc-324
Sebagai penampung arus keluaran kondensor pada MD
untuk menjaga kontinuitas dan kestabilan aliran keluar.
Tangki silinder horizontal dengan head berbentuk elliptical
1 atm
82.00 °C
Carbon Steel SA-283 grade C
1 Buah
300 s
772.2824 1
16 in
72.4136 in

3/16
3/16

in
in
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C5 Pompa9 (L-325)

Fungsi = Alat untuk mengalirkan condenser ke mixer
Jumlah = 1 buah
Tujuan : 1. Menentukan tipe pompa

2. Menentukan bahan konstruksi pompa
3. Menghitung tenaga pompa
4. Menghitung tenaga motor

Langkah Perencanaan
1). Menentukan Tipe Pompa
Pompa yang dipilih adalah pompa sentrifugal dengan pertimbangan
sebagai berikut (Peters & Timmerhaus hal.521):
- Konstruksinya sederhana, harga relatif murah dan banyak tersedia.
- Kecepatan putarannya stabil.
- Biaya perawatan paling murah dibandingkan dengan tipe pompa lain.

2). Menentukan Bahan Konstruksi Pompa
Bahan konstruksi yang dipilih adalah Stainless Steel 304 karena :
- Tahan terhadap korosi.
- Batas tekanan yang diijinkan besar (s.d 22500 psi).
- Batas suhu yang diizinkan besar (-65°F s.d 650°F ).

Suhu = 30 =303.15 K
Tekanan = 1 atm
Laju Alir ] p
Komponen (ka/jam) n (kmol) Xi Tref (kg/m?)
H20 200.2809 11.1267 1.0000 25 1.027
TOTAL 200.2809 11.1267 1.0000

3). Menentukan Kecepatan Volumetrik Fluida

massa

Qf =
P .
200.2809 Ka/jam

1.0270 Kg/m?®

195.0154 m¥jam

1.9130 cuft/s
858.5941 gpm
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4). Menentukan Diameter Optimal Pipa

Diperkirakan aliran fluida turbulen (NRe > 2100), sehingga digunakan
persamaan untuk Di <1 in, yaitu :

Diopt = 47 x Qf %9 x p%  (Pers. 46, Peters & Timmerhaus, hal 365)
Dimana :
Di opt = diameter dalam optimum, in
Qf = flowrate, (Ib/s)/(kg/s)
P = densitas fluida Ib/t?
maka:
Diopt = 47 x ( 19130 cufs ) °°  x [ #REF! It )

#REF! in

Dari App. A.5-1 Geankoplis, 1993 hal. 892 dipilih pipa dengan spesifikasi :

Doom = 1.000 in = 0.083333 ft

ID = 0957 in = 0.0798 ft

oD = 1315 in = 0.109 ft

A = 0.0050  ft? = 4.6359 in?
Sch = 80

5). Menghitung kecepatan linier fluida (V)

Kecepatan linier fluida dapat dicari dengan menggunakan persamaan
sebagai berikut :

_ Q

V= —<
A
Dimana :

V = kecepatan linier aliran fluida, ft/s
Qf = laju alir volumetric, ft¥/s
A = inside sectional area, ft?

Maka kecepatan linier fluida adalah :
= 19130 ft¥s

0.0050 ft
= 383.3588 ft/s

6). Menghitung bilangan reynold (Nre)

Nre IDXVXp

= M

- 008 ft x 383.3588 ft/s X #REF! Ib/ft
#REF! Ib/ft.s

= #REF! (asumsi aliran turbulen benar)
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a. Menghitung Panjang Ekivalen (Le)
Asumsi panjang pipa lurus (L)
ID = 0.0798 ft

10 m = 32.808 ft

Dari tabel 2.10-1 (Geankoplis, 1997: 93) untuk aliran turbulen diperoleh:

Tipe Fitting/ jumlah | Kf | TotKf | Le/D (f) Le
Valve
elbow 90° 3 0.75 2.25 35 1x35xI1D=
gate valve 1 4.5 4.5 225 1x225x ID=
coupling 1.666667( 0.04 | 0.066667 2 249 x 2 x ID=
Total 6.816667
Sehingga, XL = L+XLe
= 32808 + 26.5833 = 59.3913 ft

6) Menghitung Energi yang Hilang Akibat Gesekan
- Pada pipa lurus

SE = 4f . v2. AL (Eq. 2.10-6 Geankoplis, 1993: 89)
2.1D.gc
Dimana:
YF = Friction loss (ft.Ibf/lbm)
f = Faktor friksi
v = Kecepatan linier fluida (ft/s)
AL = Panjang pipa (ft)
ID = Diameter dalamtangki (ft)
gc = 32174 |om.ft/Ibf.s

Menghitung Fanning Friction Factor (f):
Dari Fig. 2.10-3 Geankoplis, hal 94 didapat:
Untuk commercial steel — ¢ = 0.000046 m
= 0.000150918 ft
X 32174
& 000015 0.001892
D 0.0798

b). Sudden Contraction Losses at tank exit
2

h = S (Eq. 2.10-16 , Geankoplis, 1993)

¢ 2 X a

(A1>>A), karena luas tangki (Al) sangat
besar dibandingkan luas pipa (A2)

A Ay

Sehingga.

Ao
Ke = 055 1 -
A

1
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(Geankoplis, 1993)

= 0.55
= 0.55
1 (untuk aliran

a
turbulen)

b). Sudden Enlargement Losses at tank exit

VZ
o = ke 2 X o
(A2 >> Al), karena luas tangki (A2) sangat
e N besar dibandingkan luas pipa (A1)
Sehingga.
Az
Ke =1 - —} (Geankoplis, 1993)
Ay
= (1 - 0]
=1
a = 1 (untukaliran turbulen)

c) Losses in fitting and valve

Instalasi pipa
Dari Fig. 127 Brown, 1956 hal. 141 dengan NPS =
- 1 buah gate valve fully open; Le = 06 ft
Le = 1 x 06 = 06 ft
- 3 buah standard elbow; Le = 15 ft
Le = 3 x 15 = 45 ft
- 1 buah sudden enlargement ; Le = 15 ft
Le = 1 x 15 = 15 ft
- 1 buah sudden contraction; Le = 09 ft
Le = 1 x 09 = 09 ft
- 1 buah swing check valve ; Le = 6 ft
e = 1x 6 = 6 ft
- Panjang ekivalen pipa lurus, Y Le = 135 ft
Panjang pipa lurus = 10 m
= 32.8080 ft
Panjang pipa total = 46.3080 ft
= 141147 m
7. Menghitung Static Head (head karena perbedaan ketinggian)
Tinggi pemompaan, Az = 12.5049 ft = 3.8115 m
Static head - Az _gg
¢ 32.17 fi/s?
= 12.5049 X
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32.17 Ibm.ft
/of.s?
= 12.5049  ft.Ibf/lbm

8. Menghitung Velocity Head (Head karena perbedaan kecepatan)

Karena pada 2 titik reference dianggap sama, maka Vi = V- = 383.3588
Av 2
Velocity head =

y 20

Sehingga velocity head (AV?/ 2agc ) = 2283.8939 ft.Ibf/lbm

0. 9. Menghitung Pressure Head (Head karena perbedaan tekanan)

Menghitung Pressure Head :

Pr = P2 = 14.7  Psi

AP = 0

Sehingga, AP/p =0

10. Menghitung Energi Mekanik Pompa:
AV? g AP
-WFf = + Az + +YF
2Xaxgc gc p

11. Menghitung Broke Horse Power (BHP):
BHP m. (-Wf)
550 . n
dari Figure 14-37 Timmerhaus hal. 520, untuk Qf = 858.5941
diperoleh  pompa = 0.010 286.198044

Sehingga:
BHP = 0,7 X _154600.9875
550 X 0.01

= 0,899 Hp; maka digunakan power = 1 Hp

d. Menghitung Tenaga Motor
Dari Figure 14.38, Timmerhaus untuk BHP = 1 Hp
diperoleh n motor = 0.820

Sehingga power motor yang diperlukan:
gga p BHPy gaip

P motor =
n
_ 1 Hp
B 0.82
= 1220 Hp
Dipilih motor standar dengan power = 1.5 Hp (Standard NEMA)

Tabel C.5 Spesifikasi Pompa 3

| RESUME
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Nama Alat

Kode

Fungsi

Tipe

Bahan Konstruksi
Jumlah

Rate Volumetrik
Kecepatan Aliran
Ukuran Pipa
Power Pompa
Power Motor

Pompa Condenser
L-325

. Alat untuk mengalirkan condenser ke mixer
. Centrifugal pump
. Stainless Steel 304

1 buah
19130  ft3/s
383.3588  ft/s
- NPS | in
1.0 Hp
15 Hp
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C.20 Cooler -1 (E-212)

nk'én

ssssss

P

oooooooo

Fungsi  : Mendinginkan produk keluaran kondenser sebelum masuk
ke mixer utk direcycle

Tipe : Shell and Tube Heat Exchanger

Bahan  : Stainless Steel SA-316 Grade A

Jumlah  : 1 buah

Langkah Perancangan

1. Menentukan Tipe Cooler
Jenis cooler tipe Double Pipe Heat Exchanger jika luas permukaan
perpindahan panas < 120 ft? dan jika luas perpindahan panas >120 ft* maka
dipilih tipe Shell and Tube Heat Exchanger .

2. Menentukan Bahan Konstruksi Cooler
Dalam perancangan ini dipilih Stainless Steel SA-316 Grade A untuk
annulus dan inner pipe dengan pertimbangan :
- Struktur kuat dengan allowable stress value sebesar 12650 psi dan suhu
maksimum 650°F (Tabel 13.1, Brownell & Young)
- Dapat dibuat dalam bentuk kompleks
- Hargarelatif murah

3. Perhitungan Cooler
Laju alir = 1613.6037 kg/jam
= 3557.3830 Ib/jam

Tabel C.XX Aliran Masuk Cooler

Aliran Masuk Cooler
Massa Fraksi n .
Senyawa k/jam Berat Kol Fraksi mol
CH30H 460.1927 0.1907| 6.0532 0.0553
C3H802 1844.0084 | 0.7640( 102.3596 0.9345
C6H1403 109.4026 0.0453| 1.1155 0.0102
Total 2413.6037 | 1.0000( 109.5283 1.0000
Data dari neraca panas :
T.= 55.00 °C= 13100 °F
T, = 30 °C = 86.00 °F
ti = 10 °C = 50.00 °F

t2 =45 °C = 113.00 °F
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a. Heat and Material Balance
Dari neraca panas diperoleh :
Q = 421678.7725 kJ/jam
399674.3091
100.6117 kg/jam
221.8106 Ib/jam
2413.6037 kg/jam
5321.0790 Ib/jam

Massa pendingin

Massa fluida panas

b. Menentukan ATLMTD

Hot Fluid Cold Fluid | Difference
131.00 Higher T| 113.00 18.00
86.00 Lower T 50.00 36.00
45.00 Difference 63.00

AT LMTD 25.97 °F
Atz - Aty
LMTD = In At>
At
1800 - 36 _ 26 °F
In 18.00
36

R _T1-T2 131 -86.0_ 0.71
t2 - t1 = 113 - 50

t2 - t1 113 - 50
S = =0.78
Tl -tl = 131 - 50
Darinilai R dan S didapat nilai FT = 0.5 (Fig. 19, Kern: hal 828)
sehingga :
At = LMTD .Ft
= 2597 . 050
= 1298 °F

Menentukan Temferature Caloric (Suhu Rata-rata)
_ _ 131 +
Tc=Tav =

) = 109 °F
c=tay =8+ 50 _ g5
2

¢. Menentukan Overall Heat Transfer
Dari tabel 8 Kern, hal : 840, untuk sistem light organics - brine maka :

Ubo = 40 - 100 Btu/hr ft2 °F

Asumsi :
Up = 100 Btu/hr ft2 °F
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Qo
(Up . AT)

- 3996743091 _ 343 f2 > 120 fi2
100 x 12.98

Karena luas permukaan yang dibutuhkan untuk perpindahan panas lebih
besar dari dari 120 ft2 maka digunakan heat exchanger jenis shell and
tube exchanger.

. Menentukan Spesifikasi Shell and Tube
Dari tabel 10 Kern, dipilih tube dengan spesifikasi :

oD = 1 in 11/4 triangular pitch
BWG = 16

ID = 0.870 in

a't = 0594 im

Surface = 0.2618 ft#/ft

Panjang = 10 ft

Pass = 2

Nt = 118

A
Jumlah t=ube (Nt)
Surface . Panjang
- 307.8146
0.2618 x 10
= 117.5762 buah

Dipakai Nt standar sebanyak 118 buah (Tabel 9. Kern, hal: 842)
Dari tabel 9 Kern, dipilih spesifikasi :
Pitch = 11/4 in triangular

Bagian shell:
IDs = 171/4 in (Table. 9, Kern)
Pass = 2
C = 025
B = IDs/5in= 345 in
e Kaoreksi harga Up
U =¢X u
D Nt sandar D trial
__117.5762 -
=T 8~ 100 = 99.6 Btu/jam.fi2°

99.6409 Btu/hr ftz < 100
under design sebesar 0.36% < 10% (Memenuhi)

e Harga A sebenarnya
A = Ntstandar xL x a't
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700.92 ft?

e Laju alir umpan

118 X 10 x 0.594

Laju alir fluida panas (umpan masuk)

= 2413.6037 kg/jam
= 5321.0790 Ib/jam

Laju alir fluida dingin (air)
= 100.6117 Kkg/jam
= 221.8106 Ib/jam

d. Menghitung Uc dan Rd

Shell (Fluida Dingin)

Tube (fluida panas)

* Flow Area * Flow Area ompone| B
at = 0.594 in? as = IDs x C’B/144 Pt AA 60.
at = Nt x_ at = 0.0827 ft’ PAA| T76.

144 x n Y 18.

at =118 x_0.59 sa | 9.

144 x 2
= 0.2434 ft? Viskositas

ompong Mas

Mass Velocity *Mass Velocity AA | 0.00
Gt —W Gs =—W PAA | wit
At As W |
221.8106 5321.0790 SA | #iHH
0.2434 0.0827 " Total | #u

= 911.394  Ib/jam ft2 = 64376.0025 Ib/jam ft2

Konduktivitas

* Menentukan bilangan Reynold * Menentukan bilangan Reynold ompong Mas

vy = Gt Tav = 108.50 °F AA | 0.00

3600 p u = 153 Ib/ftjam PAA | it
=911.3943929 De = 0.0608 ft W |
3600 . 62.5 (Fig. 28 Kern, hal: 838) SA | #iHH
= 0.0041 fps k = 0.216 Btu/ft jam Total | ####
(Tabel 4 Kern, hal: 800)
Pada, ¢ = 1233.70 Btu/lb.°F to
tc =815 °F (Fig. 2 Kern, hal: 804) __Komponen
M = 2.0000 cp CHsCOOCOH
= 4.8400 Ib/ft jam CHsCOOOF
(Fig. 14 Kern, hal: 823) H20
D = 0.073ft H2S04
Re = DeGt Re = DeGs
g u
- 0073 x 911.3944 0.0608 x 64376.0025

348



4.8400
= 13.652 (laminar)

1.5306
= 2558.543 (turbulen)

- Menghitung ho
(Fig. 28 Kern, 1950 hal 834)

jH= 56
W = 2.00cP

= 4.84 Ib/jam.ft
k = 0.33 Btu/hr ft? °F/ft

(Kern, 1960 hal 800 Table.4)

Cp= 0.78 Btu/lb°F

sehingga nilai ho yang didapat :

{ 17
hi _ jH K cpxu o
hi = I:k) cpl; s
jH
¢
t
hi
o " 57.4345  Btu/jam.ft* °F
tw= 107.81°F
wy= 1.2000 cP
= 2.9040 Ib/jam.ft
hio = hi X ID
O (o oD
0.87
= 57434 x
1
= 49.968
0.25
& %‘j = 1.6633
0
- Koreksi nilai hio
hio = mX t
t
= 499680 x 2

53.2091 Btu/jam.ft* °F

- Menghitung ho
(Fig. 28 Kern, 1950 hal 838)

jH = 30.0
Wmix = 0.63 cP

= 1.53 Ip/jam.ft
Kmix = 0.22 Btu/hr ft2 °F/ft

(Kern,1960 hal 804 Figur.2)

Cpmix= 1233.70 Btu/Ib°F

[ 0.6323 cP
1.5302 Ib/jam.ft

sehingga nilai ho yang didapat :
ho = jH k dpxu 0 %

QO - jH b cpxiL 13
S
ho
b 2197.3406 Btu/jam.ft? °F

tw= 107.81 °F

0.14
(I)s = s =1.00

- Koreksi nilai hio

ho =mX ds
¢

S

21973406 x 1.0
1406.7997  Btu/jam.ft? °F

e. Clean Overall Coefficient (Uc)
Cc = (hio x ho)

—53.2091 x 1406.7997

(hio + ho)

53.2091 + 1406.7997
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Uc = 51.2700 Btu/hr ft2°F

f. Design overall coefficient, Ud

a" = 0.5940 ft¥/ft

Total surface =NtxLxa"
Total surface = 118 x 10 ft x 0.5940 ft¥ft
= 700.9200 ft2
Q

ud =
Total suface x AT

399674.3091 Btu/jam

700.9200 ft2 x 12.984 °F

= 439158 Btu/jam.ft>.°F

g. Dirt Factor (Rq)
Persamaan 6.13 (Kern, D. Q., 1965: 108):
Rd = Uc - Up
Uc x Up
51.2700 - 43.9158

51.2700 x 43.9158
= 0.0033 hr ft2°F/Btu > ( Rd ketetapan = 0.0028 )

(Dari Coulson, 2003 vol 6, Tabel 12.2, hal 640) diperoleh :

Rd min organic liquid=  0.0002 m?°C/W = 0.0011 (jam)(ft?)(°F)/Btu
Rd min brine water = 0.0003 m?°C/W = 0.0017 (jam)(ft*)(°F)/Btu
Rd min total = 0.0028 (jam)(ft)(°F)/Btu (Rd ketentuan)

Cek Rd Hitung > daripada Rd Ketentuan
Ketentuan Desain — RdHitung - Rd Ketentuan

Rd Ketentuan
_ 0.00327 - 0.00285 % 100%

0.00285
14.68%

Rdhitung >  14.68% dari Rd ketentuan maka design dapat diterima
(maksimal 5-10%)

k. Menghitung Uc.dan Rgq

f = 0.0004 ft¥in?
(Kern hal 808, Tabel 6):

Gambar 29 (Kern, D. Q., 1965: 839):

Shell Side Tube Side
Brine Water Fluida Panas (Bottom)
- Res = 13.6521 - Re = 2558.5426

Gambar 26 (Kern, D. Q., 1965: 836):

f = 0.0002 ft¥in?
(Kern hal 808, Tabel 6):
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1.0000
0.006 ft

Smix =

Ds =

- Number of cross

N+1=12*L/B
= 34.7826

- Pers.7.44 (Kern, D. Q., 1965: 147):
(fx Gs?x Ds x (N+1))
APs =

(5,22 x 10 x De x s X @s)
0.0001 psi

Memenuhi pressure drop
ketentuan liquid maksimal sebesar
10  psi (Kern, 1965, hal 840)

Persamaan 7.43 (Kern, D. Q., 1965: 147):

1.0321
0.8861

Smix =

Pt =

- Pers. 7.45 (Kern, D. Q., 1965: 148):
APt = (fx Gt*x L x n)

(5,22 x 10 xD x s X ot)
= 1.E-06 Psi

- Gambar 27 (Kern, D. Q., 1965: 837):

V' = 0004 psi
2X g

- Pers 7.464(Kern, D. Q. ;965: 148):

Xn Vv
AP, = X
S 2 XU
= 0.0310 psi

- Persamaan 7.47
(Kern, D. Q., 1965: 148):

AP = AP, + AP,
AP = 1.E-06 psi+ 0.0310 psi
= 0.0310 psi

Memenuhi pressure drop ketentuan
untuk liquid maksimal sebesar

10  psi (Kern, 1965, hal 840)

Summary
Shell Tube
53.2091 h outside 1406.7997
Uc 51.2700
Ud 43.9158
Rd calculate 0.0033
Rd required 0.0028
0.0001 calculated AP| 0.0310
10 allowable AP 10

Tabel C.20 Spesifikasi Cooler-1

RESUME

Nama alat . Cooler-1
Kode . E-326
Fungsi : Mendinginkan hasil FD pada

ebelum dialirkan ke Mixer
Jumlah : 1 buah
Jenis : Shell and Tube Heat Exchanger
Bahan konstruksi . Stainless Steel SA-316 Grade A
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Media pendingin
Tube Side

- OD

- BWG

- ID

- Panjang

- Passes
Shell Side

- Pitch

- Passes

- Baffle space

. Brine water, 10 °C

1 in = 0.0254 m
1 16

: 0870 in= 0.0221 m
: 10.000 ft= 3.048 m

:11/4 in, triangular pitch

: 34500 in = 0.0876 m
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C5 Pompal0 (L-331)

Fungsi = Alat untuk mengalirkan hasil bawah flash drum ke Menara destilasi
Jumlah = 1 buah
Tujuan : 1. Menentukan tipe pompa

2. Menentukan bahan konstruksi pompa
3. Menghitung tenaga pompa
4. Menghitung tenaga motor

Langkah Perencanaan
1). Menentukan Tipe Pompa
Pompa yang dipilih adalah pompa sentrifugal dengan pertimbangan
sebagai berikut (Peters & Timmerhaus hal.521):
- Konstruksinya sederhana, harga relatif murah dan banyak tersedia.
- Kecepatan putarannya stabil.
- Biaya perawatan paling murah dibandingkan dengan tipe pompa lain.

2). Menentukan Bahan Konstruksi Pompa
Bahan konstruksi yang dipilih adalah Stainless Steel 304 karena :
- Tahanterhadap korosi.
- Batas tekanan yang diijinkan besar (s.d 22500 psi).
- Batas suhu yang diizinkan besar (-65°F s.d 650°F ).

Suhu = 30 =303.15 K
Tekanan = 1 atm
Laju Alir . p
Komponen (ka/jam) n (kmol) Xi Tref (kg/m)
H20 200.2809 11.1267 1.0000 25 1.027
TOTAL 200.2809 11.1267 1.0000

3). Menentukan Kecepatan Volumetrik Fluida
of = massa

p
200.2809 Kg/jam
1.0270  Kg/m?
195.0154 m?¥jam

1.9130 cuft/s
858.5941 gpm
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4). Menentukan Diameter Optimal Pipa

Diperkirakan aliran fluida turbulen (NRe > 2100), sehingga digunakan
persamaan untuk Di <1 in, yaitu :

Diopt = 4,7 x Qf% x pO14  (Pers, 46, Peters & Timmerhaus, hal 365)
Dimana :
Di opt = diameter dalam optimum, in
Qf = flowrate, (Ib/s)/(kg/s)
0 = densitas fluida b/ )

Dari App. A.5-1 Geankoplis, 1993 hal. 892 dipilih pipa dengan spesifikasi :

Doom = 1.000 in = 0.083333 ft

ID = 0957 in = 0.0798 ft

oD = 1315 in = 0.109 ft

A = 0.0050  ft? = 4.6359 in?
Sch = 80

5). Menghitung kecepatan linier fluida (V)

Kecepatan linier fluida dapat dicari dengan menggunakan persamaan
sebagai berikut :

_ 0Q
V_ i
A
Dimana :

V = kecepatan linier aliran fluida, ft/s
Qf = laju alir volumetric, ft¥/s
A = inside sectional area, ft?

Maka kecepatan linier fluida adalah :
= 19130 ft¥s

0.0050 ft?
= 383.3588 ft/s

6). Menghitung bilangan reynold (Nre)

Nre IDXVXp
= u
— 0.08 ft x 383.3588 ft/s X 11,2 Ib/ft3

17,8991b/ft.s
1099987,87 (asumsi aliran turbulen benar)
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a. Menghitung Panjang Ekivalen (Le)
Asumsi panjang pipa lurus (L)
ID = 0.0798 ft

10 m = 32.808 ft

Dari tabel 2.10-1 (Geankoplis, 1997: 93) untuk aliran turbulen diperoleh:

Tipe Fitting/ jumlah | Kf | Totkf | LeD (f) Le

Valve
elbow 90° 3 | 075] 225 35 1x35xID= | 837375
gate valve 1 45 | 45 225 | 1x225x1D= | 17.94375
coupling 1.666667| 0.04 | 0.066667| 2 249 x 2 x ID= | 0.2656333

Total 6.816667 26583333

Sehingga, XL = L+XLe
= 32808 + 265833 = 503013 ft

6) Menghitung Energi yang Hilang Akibat Gesekan
- Pada pipa lurus

SE = af . v2 AL (Eq. 2.10-6 Geankoplis, 1993: 89)
2.1D.gc
Dimana:
YF = Friction loss (ft.Ibf/lbm)
f = Faktor friksi
v = Kecepatan linier fluida (ft/s)
AL = Panjang pipa (ft)
ID = Diameter dalam tangki (ft)
gc = 32174 |om.ft/Ibf.s?

Menghitung Fanning Friction Factor (f):
Dari Fig. 2.10-3 Geankoplis, hal 94 didapat:

Untuk commercial steel — ¢ = 0.000046 m
= 0.000150918 ft
€ 0.00015
= = 0.001892
D 0.0798

Dari Figure 2.10-3 Geankoplis, dengan nilai Nre =
didapatkan nilai f = 0.0075
b). Sudden Contraction Losses at tank exit

2
h = k Y

c c

(Eg. 2.10-16, Geankoplis, 1993)
2 X o
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(A1>>A>), karena luas tangki (Al) sangat
besar dibandingkan luas pipa (A2)

A A
Sehingga.
A
Ke = 055 1 - A (Geankoplis, 1993)
1
= 055 1 -0
= 055
a = 1 (untukaliran turbulen)

b). Sudden Enlargement Losses at tank exit

VZ
o = ke 2 X o
(A2 >> Al), karena luas tangki (A2) sangat
~ . besar dibandingkan luas pipa (A1)
Sehingga:
Az
Ke =1 - —} (Geankoplis, 1993)
A
= (1 - 0]
=1
a = 1 (untukaliran turbulen)

c) Losses in fitting and valve

Instalasi pipa

Dari Fig. 127 Brown, 1956 hal. 141 dengan NPS =

- 1 buah gate valve fully open; Le = 06 ft
Le = 1 x 06 = 06 ft

- 3 buah standard elbow; Le = 15 ft
Le = 3 x 15 = 45 ft

- 1 buah sudden enlargement ; Le = 15 ft
Le = 1 x 15 = 15 ft
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- 1 buah sudden contraction ; Le = 09 ft
>Le = 1 x 09 = 09 ft
- 1 buah swing check valve ; Le = 6 ft
e = 1x 6 = 6 ft
- Panjang ekivalen pipa lurus, > Le = 135 ft
Panjang pipa lurus = 10 m
=  32.8080 ft
Panjang pipa total = 46.3080 ft
= 141147 m
he= K 2V2 (Pers.2.10-17, Geankoplis)
= 68167 x 38335882 =467890 ft.Ibf/lom
2 32174
7. Menghitung Static Head (head karena perbedaan ketinggian)
Tinggi pemompaan, Az = 12.5049 ft = 3.8115 m
Static head - A9
¢ 32.17 ft/s?
= 12.5049 X
32.17 Ibm.ft/lbf.s?
= 12.5049  ft.Ibf/lom
8. Menghitung Velocity Head ( Head karena perbedaan kecepatan)
Karena pada 2 titik reference dianggap sama, maka Vi = V- = 383.3588
. Av?
Velocity head =
y 24
Sehingga velocity head (AV?/ 2agc ) = 2283.8939 ft.Ibf/lbm

9. Menghitung Pressure Head (Head karena perbedaan tekanan)
Menghitung Pressure Head :

Pr = P, = 14.7  Psi
AP = 0
Sehingga, AP/p =0

10. Menghitung Energi Mekanik Pompa:
AV? g AP
-Wf = + Az + +SF
2Xaxgc gc p
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Dimana:

W = tenaga yang ditambahkan ke dalam sistem per satuan massa
Sehingga:
- Wf 13+ 2283.8939 ft. Ibf/lbm + 0  + #uHe ft Ibf/lbm

154600.9875 ft. Ibf/lbm

11. Menghitung Broke Horse Power (BHP):

BHp = M- (W)
550 . n
dari Figure 14-37 Timmerhaus hal. 520, untuk Qf = 858.5941 gpm
diperoleh n pompa = 0.010 286.198044
d. Menghitung Tenaga Motor 1 Hp
Dari Figure 14.38, Timmerhaus untuk BHP =
diperoleh n motor = 0.820

Sehingga power motor yang diperlukan:
gga p BHPy gdaip

P motor =
n
1 H
0.82
= 1220 Hp
Dipilih motor standar dengan power = 15 Hp (Standard NEMA)

Tabel C.5 Spesifikasi Pompa 3

RESUME
Nama Alat . Pompa Flash Drum ke MD
Kode : L-331
Fungsi . Alat untuk mengalirkan hasil bawah flash drum ke Menara destilasi
Tipe . Centrifugal pump
Bahan Konstruksi . Stainless Steel 316
Jumlah : 1 buah
Rate VVolumetrik : 19130  ft3/s
Kecepatan Aliran : 383.3588  ft/s
Ukuran Pipa . - NPS : 1 in
Power Pompa : 1.0 Hp
Power Motor : 15 Hp
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C.3 Heater 2 (E-332)

Fungsi : Memanaskan asam asetat sebelum masuk ke dalam reaktor dari
suhu 82 °C ke 188 °C

Jumlah : 1 buah

Tipe : Double pipe heat exchanger

Bahan : Stainless Steel , SA-304 Grade C

Tujuan : a. Menentukan Bahan Konstruksi dan Tipe Heater
b. Perhitungan Heater

Langkah Perancangan
a. Menentukan Bahan Konstruksi dan Tipe Heater
Dalam perancangan ini dipilih Stainless Steel, SA-304 Grade C untuk annulus
maupun pipe dengan pertimbangan:
- Relatif tahan korosi bahan bersifat asam
- Memiliki batas ketahanan suhu bahan hingga 650°F

Dari data neraca massa dan neraca panas dapat diketahui bahwa fluida dingin
adalah propilen oksida dengan laju alir sebagai berikut:
Laju alir = 335.29 kg/jam

= 739.2 Ib/jam

Data dari neraca massa komponen dapat dilihat pada Tabel C.21 berikut.

Tabel C.21 Aliran Masuk Heater
Aliran Masuk Heater
Massa | Fraksi n
kg/jam | Berat | kmol
CH30H | 6.2146 | 0.0839( 0.1071| 0.0303
H20 61.6242 | 0.8315( 3.424 | 0.9697
C3H802 | 6.0584 | 0.0817| 0.080 | #DIV/0!
C6H1403| 0.2162 | 0.0029| 0.002 | #DIV/0!
Total 74.1134 | 0.9153| 3.531 1.0000

Senyawa Fraksi mol

Data dari neraca panas:

t= 82 °C= 180 °F
t2 188 °C = 3704 °F
T 300 °C= 572 °F
T2 300 °C= 572 °F

b. Perhitungan Heater
1. Heat and Material Balance
Dari neraca panas diperoleh data sebagai berikut:

Panas yang bekerja pada sistem

359



Q = 350687.9242 kJ/jam

= 332392.5352 btu/jam
Laju alir aliran fluida dingin (m)
m = 74.1134 kg/jam

= 163.392 Ib/jam
Kebutuhan steam (M)
M = 180.8975 kg/jam

398.8103 Ib/jam

2. Menentukan AT mmo

Hot Fluid Cold Fluid Difference
572 Higher 7| 370.4 201.6
572 Lower T 180 392.4
190.8
Atz - At R =Ti-T._ 5712 - 65712 _
LMTD = In& t-t 370 - 180
Aty g —ta-ti _ 370 - 180 _ 0.49
_ -190.8 T.-t,~ 572 - 180
B In 201.6 Fr = 1
392.4 At =LMTD xFr
= 286.488 °F = 286.4881 °F
3. Menghitung Suhu Caloric (Tc dan tc)
D12 SR, =0572
= F

2
= 180 + 3704

= 275 °F
2

4. Menentukan Overall Heat Transfer
Dari tabel 8 Kern, hal : 840, untuk sistem steam - medium organic maka:
Up = 50 - 100 Btu/hr ft2 °F

Asumsi:
Up = 75 Btu/hr ft2°F

A =(Ug. AT
332392.5352
= = 155 f2 = < 120 fe
75 X 286.488

Karena luas permukaan yang dibutuhkan untuk perpindahan panas lebih
kecil dari 120 ft2 maka digunakan heat exchanger jenis double pipe heat
exchanger.

5. Menentukan Rate Fluida
Dari Tabel 6.2 (Kern, hal 110) diketahui bahwa flow area di inner pipe lebih
besar dari pada di annulus , maka fluida dingin yang massanya lebih besar
ditempatkan di dalam inner pipe sedangkan steam dalam annulus karena
mempunyai laju alir massa yang lebih kecil.
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a. Menentukan dimensi heater
Keterangan:

D, = diameter dalampipa lua = diameter annulus
D; = diameter luar pipa dala = diameter inner pipe

Dari Tabel 11, Kern hal. 844, diperoleh data sebagai berikut:

IPS = 2 x 125

Schedule number = 40
Diameter annulus :

OD = 2380in = 0.198 ft
ID = 2067in = 0172 ft = D;
Diameter inner pipe :
OD = 1660in = 0.138 ft = D:
ID = 1380in = 0115 ft = D
Annulus Inner Pipe

Fuida Panas (Steam)

Fuida Dingin (Asam Asetat)

5. Flow Area, aa

D2 = 0.172 ﬁ

D:= 0.138 ft

aa = Yam X (D2>— Di?)
=Ynx ( 0172 %- 0.1389)
= 0.0083 ft2

Diameter equivalen, De
De= (D22-D:?)/D:  (Eq6.3 Kern)
( 0172 2. 0.138?)
0.138
0.0761 ft

6. Mass Velocity, Ga

Ga = W/aa
_ _398.810 Ib/jam
0.0083 ft?

48188.6912 Ib/jam ft?

Bilangan Reynold (NRe)
Tav = 572 °F

w = 0.0170 cP
= 0.0411 Ib/ft.jam
Nre = De*Ga/p (Eq 7.3 Kern)
Nre =_0.076 x 48188.6912

0.0411
89192.4183 (Turbulen)

5. Flow Area , ap

D= 0115 ft

ap =nx (D34)

YVamx ( 0.115 )?
0.0104 ft2

6. Mass Velocity, Gp
Gp = W/ap
—163.3919 Ib/jam
0.0104  ft?
= 15725.5156

Ib/jam ft2

Bilangan Reynold (NRe)

tav = 2750 °F
p = 021 cP
= 0.5156 Ib/ft.jam
Nre = D*Gp/p (Eq 7.3 Kern)
Nre =_0.115 x 15725.5156
0.5156
= 3507.2486  (Turbulen)
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7. Menghitung ho 7. Menghitung hio

L/D= 174
Ju = 38

*) (Kern, fig 2:804)

L ID
hio = hi x—OD

= #NUMI! x

ho = 1500 Btujam.fi2°F [hi = JH k]cp ) ? '
(Kern, 1950, Hal. 164)
*) (Fig. 24°Kern, 1950 hal 834)

*) (Kern, tabel 5:801)
k = #NUM! Btu/jam.ft.°F

m 0.14
W

cp = 6.1784 Btu/lb.°F

hi = #NUM! Btu/jam.ft> °F

(Eq 6.5, Kern)
1.38

1.66
= #NUM! Btu/jam.ft’ °F

Thermal Condu

Komponen

\

AA

H>O

Total

Heat Capacity

Komponen

AA

-1

H.O

9:

8. Clean Overall Coefficient, Uc

Uc = (hiox ho)/(hio + ho) (Kern, 1965 hal 112, Pers.6.7)

__(_#NUM! x 1500 )
( #NUM! + 1500 )

= #NUM! Btu/jam.ft* °F

9. Design Overall Coefficient, Ud

1 _ 1 +Rd (Kern, 1965 hal 112, Pers.6.10)
ud Uc
Dari Coulson, 2003 vol 6, Tabel 12.2, hal 516 diperoleh:
Rd min organic liquids = 0.0011 (jam)(ft?)(°F)/Btu
Rd min steam condensate = 0.0037 (jam)(ft?)(°F)/Btu
Rd min total = 0.0048 (jam)(ft®)(°F)/Btu  (Rd ketentuan)
1 1
= + 0.0048
uUd #NUM!
—1 #NUM!
uUd

Ud = #NUM! Btu/jam.ft? °F

10. Luas untuk Perpindahan Panas
A = Q (Eq6.11, Kern, 1965: 107)
Ud x AT
- 332392.5352 Btu/jam
#NUM!  Btu/jam.ft?°F x 286.4881 °F
#NUM!  ft2
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Menentukan jumlah hairpin yang digunakan , dari tabel 11, Kern hal. 844

Surface per lin ft = 0.6220 ft/ft
Panjang yang dibutuhkan = A
surface per lin ft
#NUM!  ft?
= #NUM!
0.622  ft?/ft v f

Jika panjang pipa 20 ft maka jumlah hairpin = L/(2.Lpipa)
= #NUM! =~ ####
Maka dikoneksikan #### hairpins 20 ft dengan susunan seri

Koreksi harga A dan UD:

Harga Aaktual = 38 ft x 0.6220 ft&/ft
= 23.8848 ft?
U =—32
AX AT

_ 332392.5352 Btu/jam
23.885 ft* x 286.49 °F

48.5761 Btu/jam.ft* °F

Rd = (Uc- Ud)/(Uc x Ud)
_ (_#NUM! - 485761)
" ( #NUM! x 485761 )
= #NUM! (jam)(ft)(°F)/Btu  (Rd hitung)

Cek Rd Hitung > daripada Rd Ketentuan
Rd Hitung - Rd Ketentuan

Rd Ketentuan

____#NUM! - 0.0048 . 100%

0.0048
= #NUM!
Rdhitung #NUM! dari Rd ketentuan maka design dapat diterima (maksimal 5%)

Ketentuan Desain =

Pressure Drop

1. Menentukan friksi pada pipa 1. Menentukan friksi pada pipa

De'=(D:—-D:) (Eq6.4, Kern) Untuk Re,  3507.2486 Ib/jam
= 0172 ft - 0.138ft f=00035 +-2:264
= 0.034 ft 3507.2486 042
0.264
=0.0035 +
Re, = D&XGa 30.8
n = 0.0661 (Eq 3.47b, Kern)
__0.034 x 48188.691
0.041 (Kern,1965, Hal 808.Tabel 6)
= 39726.164 S = HHHH
p = #HHHE X HHEHE =
f=00035 + — 2204
39726 042
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.264
0.0035 + 0.26

85.430
0.0443 (Eq3.47b, Kern)

(Kern,1965, Hal 808.Tabel 6)
s = 1
p = HEHE X 1 = HHHHH

2. Menghitung AP pipa 2. Menghitung AP pipa
AF = 4fGZL  (Eq3.44,Kem) |ap = 4fG’L  (Eq3.44, Kern)
a P
® 29p°De P 2gp’D
= 4(0.0443) 48188.69)2 [ 38 = 4(0.0661) 15725.52y% [ 38
2 4.18I:+()8][######ﬂ [0.03 2[ 4.18E+08][ #J@#’%ﬁ##ﬁﬂZ [ 0.@1
= HHHHE ft = HHHHE Tt
3. Menghitung V Ap.=AFp X p
v=__ Ga (Kern,1965 : 115 ° 144
3600 p _(#DIVIO! x st |
- 48188.6912 ¢ 144
3600 x = #DIVIO!  psi
= #DIV/0! Pressure drop maksima 10 psi
\VJ 2
Ft= 3
24
= g #DIVIOL?
= 1V/0! ft

APa=[AFa + Ft i p

_ I A
[ 144
= #DIV/0! psi

Pressure drop maksima 10 psi

Tabel C.3 Spesifikasi Heater 2

RESUME
Nama Alat . Heater 2
Kode : E-332
Fungsi : Memanaskan umpansebelum masuk ke dalam
MD dari suhu 82 °C ke 188 °C
Tipe : Double Pipe Heat Exchanger
Bahan Konstruks : Stainless Steel, SA-304 Grade C
Jumlah : 1 buah
Media Pemanas : Steam dengan suhu 300°C = 572 °F
Annulus side

- Diameter Dala : 2.217 in= 0.0563 m
- Diameter Luar : 2530 in= 0.0643 m
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| - AP Perhitunga : 1.8500 psi
Pipe side
- Diameter Dala: 1.810 in
- Diameter Luar : 1.530 in
- AP Perhitunga : 1.8500 psi

0.0460 m
0.0389 m
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C.5 Menara Distilasi (D-330)

keomdensor

Ko XD

pa— @ rehaoiler
T L o

Fungs : Memisahkan produk propilen glikol dengan propilen oksida, etanol, dan air
Tujua : Menentukan tipe kolom
Menentuan bahan konstruksi kolom distilasi

1
2
3. Menentukan jumlah plate
4
5

Menentukan lokasi umpan
Menentukan dimensi kolom

1. Menentukan Tipe Kolom
Dalam perancangan ini dipilih jenis tray dengan pertimbangan sebagai berikut :

0) Diameter tower 4-10 ft (1 -3 m) (Tabel 6.1, Treyball : 162).

0) Campuran tidak bersifat korosif

0) Dapat digunakan untuk tekanan yang tinggi (Ulrich, 1984)
Jenis tray yang digunakan adalah sieve tray dengan pertimbangan :

0) Lebih ringan, murah, dan mudah diperoleh

0) Pressure drop rendah dan efisiensi tinggi (Ludwig, 1980).

0) Kapasitas uap dan cairannya besar

0) Biaya perawatannya murah karena mudah dibersihkan dan

konstruksinya sederhana

2. Menentukan Bahan Konstruksi Kolom Distilasi
Dipilih bahan konstruksi jenis Stainless Steel dengan pertimbangan:
(Petter & Timmerhaus Edisi 5 Halaman 448) :

0) Mempunyai Allowable Working Stress yang besar

0) Struktur kuat

0) Bahan tidak korosif

0) Hargarelatif murah

0) Lebihringan, murah, dan mudah diperoleh

0) Memiliki batas tekanan yang diijinkan sebesar (sampai dengan

15000 Psi pada suhu -20 °F s.d 650 °F)

3. Menentukan Jumlah Plate

0) Menentukan jumlah plate minimum (Nm)

Menggunakan persamaan Fenske untuk menentukan jumlah plate
minimum yang diperlukan untuk distilasi suatu campuran komponen
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sehingga diperoleh nilai N teoritis yang sebenarnya. (Coulson, 2005: 524)

REiidlEra

log a avg LK

Nm =

Dimana:
Nm = Jumlah plate minimum termasuk reboiler

| .X'L.IT{EI

I: Rasio konsentrasi antara light key dan heavy key pada distilat

lx H Hbl: Rasio konsentrasi antara heavy key dan light key pada bottom
ak = Volatilitas relatif rata-rata light key
LK HK
log | Sk | 31K
Nm =
m log a avg LK
log { 183.95 N 1.00 \ }
N = 54.2528 | d 0.005 b
" log 91.9766
Nm = -1.4407 ~ -1

*) Menetukan Reflux minimum dengan persamaan Underwood
Rmin+1 = 3((ai*Xdi)/(ai-0))

= 0.955
Rmin = 0.955 -1
= -0.045
R = 1,2-15Rm (diambil 1.5 Rm)
R = -0.0678

0) Menentukan jumlah plate ideal
Jumlah plate teoritis dihitung dengan rumus :
Lo= -0.0001  kmol/jam
Vo= 907.1322 kmol/jam
D= 238.2009 kmol/jam
W= 229795 kmol/jam
R= -0.068
R min — -0.045

*) Menentukan Jumlah Ideal
Dengan Persamaan :

@ = R - Rm
R+1
o = -0.068  ------- 0.045
-0.068  + 1
= -0.0242
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N -Nm

(1 +54,4 ©)* (P-1)

(11 + 117 @) * (D"0,5)

= 1-Exp
N+1
—N=Nm- - 50034
N+1
N-Nm = 0.0034 (N+1)
N- 00034 N = -1.4407 +  0.0034
0.9966 N = -1.4373
N = -1.4422324z2
0 dengan reboiler
-1 stage tanpa reboiler

Berikut ini hasil perhitungan viskositas dengan nilai koefisien diperoleh dari buku

Yaws

log 10 u = A+ B/T + CT + CT?(Yaws, 1998: 477)

Tabel C.1 Perhitungan pcampuran Produk Atas D-320 pada T = 273.15 K
Komponen A B C D I (cP) Xo/l
C3H60 -7.2842 1E+03 1.7E-02 | -2E-05 | 0.2788 | 0.000E+00
CH30H -6.4406 1E+03 1.4E-02 | -2E-05 | 0.9306 | 0.000E+00
H20 (LK) -10.2158 |  2E+03 1.8E-02 | -1E-05 | 0.7808 | 0.000E+00
C3H802 -29.492 5E+03 5.8E-02 | -4E-05 | 32.038 | 0.000E+00
Total - - - - - 0.0000
Meampuran distilat = 2.Xs = .00 = #DIV/O! cP
> Xslp 0.00
Tabel C.2 Perhitungan peampuran produk bawah D-320 pada T = 353.15 K
Komponen A B C D nP) |  Xwh
H.0 -10.2158 2E+03 2E-02 -1E-05 | 0.7808 0
C3H802 -29.492 5E+03 6E-02 -4E-05 | 32.0385 0
C6H1403 -13.6865 3E+03 2E-02 -7TE-06 | 43.7256 0
Na2S0O4 11.2905 -5E+03 -7TE-03 | 9.2E-07| 18.3030 0
Total - - - - - 0
p-campuran bottom =& = 1.00 = 1.0002 cP
> Xelp 1.00
HaVQ T #iop X Hporcom = 3.8 CP
o LK avg 0.0000
o LK avg x pavg = 0.0000

0) Menentukan Efisiensi Plate
Jumlah stage aktual dapat ditentukan berdasarkan persamaan
Murphree berikut (Coulson, 2005: 548).
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nu

mber of ideal stages

number of real stages

Efisiensi kolom dihitung berdasarkan Gambar C.1 berikut.
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Figure 11.13.  Distillation coluomn effictencies (bubble-caps) (after O'Connell, 1946)

Gambar C.1 Efisiensi Kolom Distilasi (Coulson, 2005: 550)

Berdasarkan Gambar C.1 diketahui nilai Eo = 30%
Actual tray yang dibutuhkan kolom distilasi adalah sebagai berikut:

N
Eo
Maka,
N
Nact =
Eo
-1
= = -48 = 4 plate (tidak termasuk reboiler)
30%
= 4 plate (dengan reboiler)

4. Menentukan Lokasi Umpan
Menentukan lokasi feed tray dengan persamaan Kirkbride
(Coulson, 2005: 526). feed location =

Nr
log

Ns

Nr
log_— = 0.206 log

BYXbrcy [ XDk 2

0.206 log [ D JIxfi J[ xdk |

(" 975.6891 [ 0.0511917

(0.1197)2

Ns k1721.817675) L 0.887378§ k0.00SZJ
Nr
log Ns = 0.2560
_Nr
Ns = 1.8028
Nr = 1.8028 Ns
Nr + NS = Na
18028 Ns + Ns = -4
Ns= -14271 = 2  plate dari bawah kolom
Maka, Nr = 2 plate
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5. Menentukan Dimensi Kolom
5.1Menentukan diameter kolom

Diperlukan data properties aliran distilat dan aliran bottom, sehingga

-- Distilat

T = 273.15 K

P = 0.4 atm

D = 238.2009 kmol/h

Lo= Lmax=RxD = -16.1500 kmol/h

Vo= Lo+D = 222.0509 kmol/h
-- Bottom

T = 353.15 K

P = 1 atm

W = 22.980 kmol/h

L' = (L'=Lo+feed) = 98.6563 kmol/h

222.0509  kmol/h

V' Vi = Lo+D

5.1.1 Penentuan diameter puncak
Diameter menara (Dc) =

Keterangan :
Dc= Diameter menara (m)
Ac= luas penampang menara (m?)

Langkah-langkah perhitungan :
a. Menghitung BM, density cairan, density uap, dan 1 campuran

- Densitas cairan pada distilat 273.15 K
Komponen A B n Tc P 3
(kg/m?)
C3H60 0.3123 0.276 0.2935 | 482.25| 0.8143
CH30H 0.2657 0.264 0.2637 | 516.25| 0.7952
H20 (LK) 0.3471 0.274 0.2875 | 674.13| 1.0652
C3H802 0.3184 0.261 0.2046 | 626.00 | 1.1132
Komponen (kg/Bk'\rflol) (Egljjtgfrf) X0, D1 XD/P iuig
C3H60 58 54.2528 0.2278 0.2797
CH30H 46 183.9481 0.7722 0.9712
H20 18 0.0000 0.0000 0.0000
C3H802 98 0.0000 0.0000 0.0000
Total 238.2009 1.0000 1.2509

Pcampuran I|qU|d
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Densitas uap

P = 04 at

R =

%fM
Z.R.T

2 Xo/p

82.06 kmol.atm/It.K

1.2509

kg/m

= 0.08206 atm.m3/kmol K

Menentukan berat molekul campuran liquid dan uap

R+1 R+ Ki
BMvapmix =BM x Yi
BMligmix =BM x xi
Komponen yd Yi BM Yi Xi=Yi/Ki| BMXi
C3H60 54.2528 #REF! #REF! #REF! #REF!
CH3OH 183.9481 #REF! #REF! #REF! #REF!
H20 0.0000 #REF! #REF! #REF! #REF!
C3H802 0.0000 #REF! #REF! #REF! #REF!
Total 238.2009 #REF! #REF! #REF! #REF!
Komponen Xd Pc Tc Pc. Xi Tc. Xi o . Xi
C3H60 0.2278 | 9371.2| 482 | 2134.3818| 109.84( 1.4750 | 3.E-01
C2H50H 0.7722 18327 | 516 | 14153.204( 398.67| 1.4662 | 1.E+00
H20 0.0000 | 9214.7| 674 0 0 0.7676 | 0.E+00
C3H802 0.0000 | 0.0371| 626 0 0 -1.4506| 0.E+00
Total 1.0000 | 36913 2299 | 16287.586| 508.51| 2.2582 [ 1.4682
Komponen puap (Kg/m®) xD/p uap
C3H60 0.8143 0.2797
C2H50H 0.7952 0.9712
H-0 1.0652 0.0000
C3H802 1.1132 0.00
Total 3.7879 1.25

Menentukan faktor koreksi (Z) uap :
Persamaan yang digunakan untuk menghitung Pr, Tr dan ® campuran
diperoleh dari Smith, Van Ness, hal 95

Tr= T_
Tc

Pr = = -1-log(Ps*)Tr

Tr = T _ _273.150

0.5372
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508.5061

Y (X4 [
J i)
P 1
Pr = = = 0.0001
e 16287.59
e 1 c
J i)

Dari harga Tr dan Pr menurut gambar 3. 11 Smith VVan Ness, maka
digunakan generalized viral koegsdigg

B = 0083 . = -1.0576
Tr
B = 0139 - 0172 .
Tr4’2 '2.2003
_B.Pc
R T — B + (B'xm) = -4.2881
B.P P
Z =1 + (R—T((:;X _rTr ) = 0.9995
Maka,
uap = X 1
Peampuran Uap ZZX;p = ——5— = 07994393 kg/m’

b. Menghitung percepatan volumetrik Cairan dan uap (Q. dan Qv)

QL= Lo x BM lig
pL
Q, = -16.15 kmol/jam x #REF! kg/kmol =  #REF! md/s
1 kg/m® x 3600 jam/detik
Vo x BM vap
Qy=
Pv
Qy = 222.05 kmol/jam x #REF! ka/kmol = #REF! m3/s

0.80 kg/m?* x 3600  jam/detik

c¢. Menghitung konstanta flooding (Cs)

Cf = [a log
Fl
dimana: Vv
Cf = flooding constant of trays
a = empirical constant (Tabel 6.2 Treyball )
B = empirical constant for flooding velocity
6 = surface tension

d 1|0
X Treyball, 1981: 167
BJ 0.02 (Trey )
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Flv = liquid - vapour flow factor
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Lw
F|v = pv
pL

05
} (Coulson, 2005: 568)
Vw

Berikut ini nilai kecepatan massa liquid (Lw) dan kecepatan massa uap (Vw)
Lw= Lo x BMavgliq _ _ -16.15  kgmol/h  x #### kg/kgmol

3600 3600 s
#REF!  kgls

Vvw= Vi x BMavgvap — 222.0509  kgmol/h x #REF! kg/kgmol

3600 3600 s
= #REF! kg/s
Sehingga,
£, = _ #REF! { 0.7994 } 05
#REF! 0.8
Fl, = #REF!

Dari Tabel 6.2 Treyball hal 169, untuk harga Flv=0.01 - 0.1 maka
digunakan persamaan sebagai berikut

0.0744 t + 0.01173
0.0304 t + 0.015

o =
B =
Plate spacing 0,25 m dapat diambil sebagai asumsi awal untuk diameter kolom > 1m
(Coulson, 2002: 557).

Trayspacing: t= = 9.8425in = 0.25m
Maka diperoleh hasil :
a = 0.0303
B = 0.0226
Berdasarkan Fig. 11.27 Coulson diperoleh, Ki = 0.05

Menentukan tegangan permukaan dapat dilakukan dengan cara:
Persamaan : s = A(1-T/Tc)" ,dynes/cm, T-Kelvin

Dimana, T = 273.15 K
Komponen A Tc atauB n & (dynes/cm)
C3H60 0.3123 482.25 0.2935 0.2443
C2H50H 0.2657 516.25 0.2637 0.2178
H-0 0.3471 674.13 0.2875 0.2989
C3H802 0.3184 626.00 0.2046 0.2832
Total - - - 1.0443
Komponen Xd & . Xd (dyne/cm)
C3H60 0.2278 0.0557
C2H50H 0.7722 0.1682
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H-0 0.0000 0.0000

C3H802 0.0000 0.0000
Total - 0.2239

8o = 0.2239  (dyne/cm?) = 0.00 N/m

Sehingga, konstanta flooding (Cf)

1 ) 0.2
Ce=|a |OgF_|V + B { 002}

[0.0303 |og#+ 0.022% X o(c))zJ 0.2

#REF!

d. Menentukan velocity flooding (Vf)

_ 5
Vi = G %j (Treyball, 1981: 163)

Vv

0.5
Vi - smepl 07994 - 07994397
0.7994 J

Vf = 0.011 m/detik
Kecepatan uap pada umumnya 70-90 % dari kecepatan flooding (Coulson, 2005: 567)
Untuk perancangan diambil % flooding V= 0.8 Vf
V.= % flooding x Vf
V= 0.008  m/detik

e. Menghitung diameter puncak menara
*) Luas Penampang Tray (An)
_ Qv _ #REF! _
AV = O T ~oooem | PRERIM
Panjang weir pada umumnya 0,6-0,85 dari diameter kolom (Coulson, 2005: 572)
Untuk perancangan awal umumnya diambil panjang weir 1 dari diameter kolom
Sehingga luas tower dengan downspout = 0.08 (Coulson, 2005: 572)

*) Luas Penampang Menara (Ac)

An
T FREF
] = #REF! m2

= 1 - 012

*) Diameter Puncak Menara (Dc)
D= L4At | 05

T
|
Dc =2 X 3f4REF' } 05 H#REF! m = #esE ft
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5.1.1 Penentuan diameter bottom

Diameter menara (Dc)

Keterangan :

Dc= Diameter menara (m)
Ac=luas penampang menara (m?)

Langkah-langkah perhitungan :
a. Menghitung BM, density cairan, density uap, dan 1 campuran

0.50

4 Ac

- Densitas cairan pada bottom 363.15 K
Komponen A B n Tc P
(kg/m’)
H-0 0.3471 0.276 #REF! 674.13 0.9878
C3H802 0.3184 0.264 #REF! | 626.00| 0.9887
C6H1403 0.3334 0.274 #REF! | 654.00| 0.9658
Na2S04 0.2614 0.100 #REF! 3700 2.5402
BM Bottom
Komponen (kg/kmol) (kg/jam) XW, W [ XW/p jiquid
H20 18 #REF! #REF! #REF!
C3H802 76 #REF! #REF! #REF!
C6H1403 134 #REF! #REF! #REF!
Na2S04 0 #REF! #REF! #REF!
Total #REF! #REF! #REF!
pcampuran |IQUId = 2 XD — #REF! _ I 3
Yxo/p #REF! #REF!  kg/m
Densitas uap
P = 04 atm
R = 8206 kmol.atn/It.K = 0.08206 atm.m3/kmol K
Do = BM.P
®ZR.T
Menentukan berat molekul campuran liquid dan uap
xp = oYl XD Ybi = Xbi*Ki
R+1 R+1
BMvapmix =BM x Yi
BMIligmix =BM x xi
Komponen Xw XWi BM Xi bi = BM Yi
P XWi*Ki
H-0 0.9214 0.00 0.00 #REF! #REF!
C3H802 0.2726 #REF! #REF! #REF! #REF!
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C6H1403 21.4020 #REF! #REF! #REF! #REF!
Na2S0O4 0.3806 #REF! #REF! #REF! #REF!
Total 22.9766 #REF! #REF! #REF! #REF!
Komponen Xb, W Pc Tc Pc. Xi Tc. Xi [0 o . Xi
Hz0 #REF! 16745 | 674 #REF! | #REF!| 0.8727 | #REF!
C3H802 #REF! 0.142 | 626 #REF! | #REF!| -1.1963| #REF!
C6H1403 #REF! | 0.2928( 654 #REF! | #REF!| -1.0566| #REF!
Na2S0O4 #REF! 0 674 #REF! | #REF!| 0.0000 | #REF!
Total #REF! 16745 1954 | #REF! | #REF!| -1.3801| #REF!
#
Komponen pW (kg/m?) xW/p
H20 #REF! #REF!
C3H802 #REF! #REF!
C6H1403 #REF! #REF!
Na2S04 #REF! 0.0000
Total #REF! #REF!
Menentukan faktor koreksi (Z) uap :
Persamaan yang digunakan untuk menghitung Pr, Tr dan ® campuran
diperoleh dari Smith, VVan Ness, hal 95
Tr= T Pr = P o= -1-log(P,25)Tr
Tc Pc
Tr = T 35?;F125EOF| #REF!
Y& (x4 [ ’
) il
Pr = P - #F(ZSFI #REF!
Y (x4 (@ '
) il
Dari harga Tr dan Pr menurut gambar 3. 11 Smith VVan Ness, maka
digunakan generalized viral koegsdif%ré
B = 0.083 - ' = #REF!
Tr”
B = 0139 — 0172 -
4°2 '
Tr #REF!
_B.Pc
B® + (B'xw) =  #REF!
R.Tc
z =1
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Maka,
Pcampuran UAP = 2Xp 1

sxolo - “FREF - MREF! kg/m?

b. Menghitung percepatan volumetrik Cairan dan uap (Q. dan Qv)

Q= L' x BMlig
pL
Q = 98.66  kmol/jam x #REF!  ka/kmol = #REF! m?/s
#REF! kg/m? x 3600 jam/detik
Q, = V' x BM vap
Pv
Qy = 222.05 kmol/jam x #REF! ka/kmol = #REF! m?3/s

#REF! kg/mé  x 3600  jam/detik

c. Menghitung konstanta flooding (Cs)

1
Cf =|alog o |0 _
[ a ot BJ X 002 (Treyball, 1981: 167)

dimana: Vv
Cf = flooding constant of trays
a = empirical constant (Tabel 6.2 Treyball )
B = empirical constant for flooding velocity
d = surface tension
Flv = liquid - vapour flow factor
0.5

Fly = Lw pv (Coulson, 2005: 568)
Vv { L }
Berikut ini nilai kecepatan massa liquid (Lw) dan kecepatan massa uap (Vw)
Lw= L x BMavglig _ 98.656 kgmol/h  x  #REF! kag/kgmol
3600 3600 s
=  #REF! kg/s
vw= Vi x BMavgvap _ 222.0509  kgmol/h x #REF! kg/kgmol
3600 3600 s
=  #REF! kg/s
Sehingga,
Fl, = #REF! #REF! 05
v #REF! #REF!
Fl. = #REF!
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Dari Tabel 6.2 Treyball hal 169, untuk harga Flv= 0.01 - 0.1 maka
digunakan persamaan sebagai berikut

a = 0.0744 t + 0.01173
B = 0.0304 t + 0.015

Plate spacing 0,25 m dapat diambil sebagai asumsi awal untuk diameter kolom > 1m
(Coulson, 2002: 557).

Trayspacing: t = 9.84252 in = 0.25m
Maka diperoleh hasil :
a = 0.0303
B = 0.0226
Berdasarkan Fig. 11.27 Coulson diperoleh, Ki = 0.05

Menentukan tegangan permukaan dapat dilakukan dengan cara:
Persamaan : s = A(1-T/Tc)" ,dynes/cm, T-Kelvin

Dimana, T = 353.15 K
Komponen A TcatauB n 6 (dynes/cm)
H20 0.3471 674.1300 #REF! #REF!
C3H802 0.3184 626.0000 #REF! #REF!
C6H1403 0.3334 654.0000 #REF! #REF!
Na2S04 0.2614 3700.0000 #REF! #REF!
Total - - - #REF!
Komponen Xbi & . Xd (dyne/cm)
H20 0.0000 #REF!
C3H802 #REF! #REF!
C6H1403 #REF! #REF!
Na2S04 #REF! #REF!
Total - #REF!
8 mx = #REF!  (dyne/cm?) = #REF!N/m

Sehingga, konstanta flooding (Cf)

Cr=|a IogF—|V + Bl x 0.02
_ 1 #HH##H | 0.2

= #REF!

+

d. Menentukan velocity flooding (Vf)
pL -pv 5
pv
#REF! - H#REF]

Vi =  Ce (Treyball, 1981: 163)

Vi #REF!
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#REF! J
Vf = #REF! m/detik

Kecepatan uap pada umumnya 70-90 % dari kecepatan flooding (Coulson, 2005: 567)

Untuk perancangan diambil % flooding V.= 0.8 Vf
V,= % flooding x Vi
Vy = #REF!  m/detik
5.2 Menentukan Tinggi Menara Total
Bahan konstruksi = Carbon steel SA 283 Grade C
Allowable working stress (f) = 18750  psi
Efisiensi pengelasan (E) = 0.85
Faktor korosi (C) = 0.125
Poperasi = 0.4 atm = 5.88 pSI
Pperancangan = 0.48 atm = 7.06 pSI
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5.2.1 Perancangan Plate Menara Disilasi
*) Luas penampang kolom (Ac)
Ac = 314
4
= #REF! m?

2

*) Luas downcomer (Ad)
Ad = Ac x downspout
= HHH#HHH m?

*) Luas net area (An)
An = Ac - Ad
= #REF! m?

*) Luas active area (Aa)
Aa = Ac - 2 Ad
= #REF! m?

*) Luas hole area (Ah)
Ah asumsi 0.15  Aauntuktrial pertama :

*) Menentukan jenis aliran (Flow Pattern )
Dengan mencari kecepatan volumeris maksimum cairan

max volumetric lig rate =_L X BM lig
3600 x pL
= 98.6563 X #REF!
3600 x #HH#
= #REF! m3/s
Berdasarkan Fig 11.28 (Coulson, 2005: 569) untuk Qg = #REF!

m3/s maka pola alirannya adalah reverse flow.

*) Panjang weir (dari Fig.11.31 Coulson, 2005:573)

Dari Fig.11.31 Coulson : #REF! maka Iw/Dc didapat 0.75
diambil : weir length = 075 x #REF! =##H# m
weir height = 6 mm (Coulson, 2005: 572).

hole diameter
plate thickness

5 mm (Coulson, 2005: 573).
5 mm (Coulson, 2005: 573).

*) Cek weeping

Maks. liquid rate = L
3600
#REF!
L = #REFR:
" 3600
=  #REF! kgls
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Dari Fig. 11.30 (Coulson, 2005: 571) diperoleh : Ke= 27

[K2-0,9 X (25,4 - dh)]
(p)™"

a, (min) =

Residual head :
12500

h, = ) (Coulson, 2005: 577)
L

hr = 15636 mm liquid

¥ = 0.0085

*) Layout Tray

Digunakan cartridge-type construction d engan 50 mm

unperforated strip around plate edg e, dan 50 mm wide

calming zone.
*) Perforated area

Berdasarkan Fig. 11.32 (Coulson, 2005: 574) pada Iw/dc = 0.75

maka 0c = 9 °

Derajat tray edge = 180 - O¢c

= 180 - 99 = 81 °

Berdasarkan Fig. 11.33 (Coulson, 2005: 575) Ip/dhs = 25

satisfactory, karena normalnya dalamrange 2.5 - 4.0

5.2.2Menentukan Tebal Shell dan Head Menar
Data perhitungan:

Poperasi = 0.40 atm = 5.878 pSI
Pdesign = 044 atm = 6.466 pSI

Material High Strength Low Alloy Steel SA-301 grade B (alasan
pemilihan material: memiliki allowable stress working yang besar dan
tahan korosif)

f = 18750.0 psi (Brownell, 1959: 251)
¢ = 0125 in (Brownell, 1959: 172)
E = 0.8 (Brownell, 1959: 254)

Menentukan tebal shell melalui persamaan:
I:)design X T

ts = C (Brownell, 1959: 254)
fE-0,6P
ts _ 6.4662 X #REF! in + 0.13
18750.0 X 0.8 - 0.6 6.466

383



*) Tinggi Menara Distilasi
Tinggi ruang puncak =

15 x tray spacing
= 15 x 98 = 14764in
Tinggi ruang dasar = 2 X tray spacing
= 2 x 98 = 19.685in
Tinggi tray aktual = N  xtray spacing
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5.3Perancangan Lubang Nozzle

Nozzle yang dirancang antara lain :

1.Pipa Pemasukan Refluks Menara Distilasi

2.Pipa Pengeluaran Uap Distilat

3. Pipa Pemasukan Uap Boiler

4.Pipa Pengeluaran Cairan Dasar
Berdasarkan Appendix K item 2, dipilih pipa nominal dengan spesifikasi
(Brownell, 1959: 387).

Nominal pipe size (NPS) = 14 in

Schedule (sch) = 40S

Diameter luar (OD) = 054 in

Diameter dalam (ID) = 0.364 in

Luas Penampang (A) = 0.141 ftz = 20.3 in?
5.3.1 Pipa Pengeluaran Uap Distilat
kecepatan distilat = #REF! kg/jam = #REF! kg/s

pPasiae =  0.80 kg/m?
pcampuran = #DIV/O! cP

Sehingga diameter optimum pipa uap distilat dapat ditentukan

Dopt — 260 G 052 mn 003 5 -0.37
= 260 ###H## 2  #DIVIO!  ° 0.80 °¥
= #REF!' mm
= #REF! in = #REF! in
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Berdasarkan Appendix K item 2, dipilih pipa nominal dengan spesifikasi
(Brownell, 1959: 389).
Nominal pipe size (N = 20 in

Schedule (sch) = 20 XS

Diameter luar (OD) = 20.0 in

Diameter dalam (ID) = 19.3 in

Luas Penampang (A) = 726 in2 = 5.04 ft?

5.3.3 Pipa Keluaran Bottom Menara Distilasi

kecepatan bottom = #REF!  kg/jam = #HHH kgls
P bottom = #REF! kg/m3
u campuran = 1.0002 cP

Sehingga diameter optimum pipa keluaran bottom dapat ditentukan

Dopt - 260 G 0.52 u 0.03p -0.37
= 260 #HHHOS®  1.00 0 #REF! 0%
= #REF!' mm
= #REF! in = #REF!in

Berdasarkan Appendix K item 2, dipilih pipa nominal dengan spesifikasi
(Brownell, 1959: 387).

Nominal pipe size (N = 11/4 in
Schedule (sch) = 10S

Diameter luar (OD) = 132 in
Diameter dalam (ID) = 110 in

Luas Penampang (A) 0.287 ftz2 = 41.328 in?

5.3.4 Pipa Pemasukan Vapour dari Reboiler

kecepatanvapour = #REF! kg/jam = #REF! kg/s
P vapour — ##### kg/m3
p campuran = 1.000 cP

Sehingga diameter optimum pipa masukan vapour dari reboiler
dapat ditentukan

D = 260 G 052 o 008 p 037
= 260 #HH#H 02 1.00 0 #REF! 037
= #REF!' mm
= #REF! in = #REF! in

Berdasarkan Appendix K item 2, dipilih pipa nominal dengan spesifikasi
(Brownell, 1959: 388).

Nominal pipe size (N = 20 in 508 mm
Schedule (sch) = 20XS

Diameter luar (OD) = 20 in

Diameter dalam (ID) = 19.25 in

Luas Penampang (A) = 72576 in2 = 5.0 ft2
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5.3.5 Pipa Pemasukan Umpan Menara Distilasi
Kecepatan umpan = #REF! kg/jam = HHHE kols
Langkah-langkah perhitungan :

a. Menghitung BM, density cairan, density uap, dan pL campuran

- Densitas cairan pada umpan = 32515 K
Komponen A B n Tc (kg/m?)
C3H60 0.3123 0.276 0.2935 482.25 0.7878
CH30H 0.2657 0.264 0.2637 516.25 0.7405
H.O 0.3471 0.274 0.2875 674.13 1.0133
C3H802 0.3184 0.261 0.2046 626.00 1.0116
C6H1403 0.3334 0.265 0.2857 654.00 0.9927
Na2504 0.2614 0.100 0.2857 3700 2.5463
BM Feed
Komponen (kg/kmol) (kaljam) Xr, F xf/P liquid
H20 18 184.8725 #REF! #REF!
C3H802 98 54.5254 #REF! #REF!
C6H1403 76 0.0000 0.0000 0.0000
Na2S04 142 0.0000 0.0000 0.0000
Total 239.3979 #REF! #REF!
pcampuran |IC1UId = 2 XF — #REF! - | 3
Sxelp FREE] #REF!  kg/m
Densitas uap
P = 04 at
R = 8206 kmolatm/ltK = 0.08206 atm.m3/kmol K
Oueo = BM.P
uap —
" Z.R.T
Menentukan berat molekul campuran liquid dan uap
viz= RXo . x, =Yd
R+1 R+1 Ki
BMvapmix =BM Xx Yi
BMligmix =BM X Xi
Komponen Zf Xi BM Yi Yi = Xi/Ki BM Xi
C3H60 #REF! 0.0000 #DIV/0! #DIV/0! 0.0000
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C2H50H #REF! 0.0000 #DIV/0! #DIV/0! 0.0000
H20 #REF! 0.0000 #DIV/0! #DIV/0! 0.0000
C3H802 #REF! 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
C6H1403 #REF! 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
Na2S04 #REF! 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
Total #REF! 0.0000 #DIV/0! #DIV/O! | 0.0000
Komponen Xf Pc Tc Pc. Xi Tc. Xi ® o . Xi
C3H60 0.0000 | 9371.2| 482.3 0 0 1.4750 | 0.E+00
C2H50H 0.0000 | 18327 516.3 0 0 1.4662 | 0.E+00
H.0 #REF! | 9214.7| 674.1| #REF! | #REF!| 0.7676 | #REF!
C3H802 #REF! | 0.0371| 626.0 #REF! | #REF!| -1.4506| #REF!
C6H1403 0.0000 | 0.2928| 654.0 0 0 | -1.0566]| 0.E+00
Na2S04 0.0000 0 | 3700 0 0 0.0000 | 0.E+00
Total #REF! | 36914 | 6653 | #REF! | #REF!| 1.2017 | #REF!
Komponen p (kg/m?) xF/p
C3H60 0.7878 0.0000
C2H50H 0.7405 0.0000
H20 1.0133 #REF!
C3H802 1.0116 #REF!
C6H1403 0.9927 0.0000
Na2S04 2.5463 0.0000
Total 7.0021 #REF!

Menentukan faktor koreksi (Z) uap :
Persamaan yang digunakan untuk menghitung Pr, Tr dan ® campuran
diperoleh dari Smith, Van Ness, hal 95

Tr= T Pr- = P o=

Tc Pc

Tr = T _ 325150 _
Y (X4 [ #REF!
) i)

Pr = P _ 0.4
ya (X4 [(F #REF!
) i)

-1-log(P/

#REF!

#REF!

)Tr

Dari harga Tr dan Pr menurut gambar 3. 11 Smith VVan Ness, maka
digunakan generalized viral koefisien
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BO

B!

0.083

0.139

B.Pc

R.Tc

Maka,
Pcampuran Uap

2 XF
2XF/p

- — = I
= #REF!
0.172
- . = l
T #REF!
+ (B'xe) = #REF!
B.Pc Pr
X — = |
R.Tc Tr ) #REF!
= L =  #REF! kg/m®
#REF! ' ko/m

Berikut ini hasil perhitungan viskositas dengan nilai koefisien diperoleh dari buku

Yaws

log 10 p = A+ B/T + CT + CT?(Yaws, 1998: 477)

Tabel C.5 Perhitungan pcampuran Umpan D-320 pada T = 325.15 K
Komponen A B C D U (cP) Xf/u
C3H60 -7.2842 | 9.75E+02 | 1.74E-02 | ##HHt#HHE| -0.285 0.0000
C2H50H -6.4406 | 1.12E+03 | 1.37E-02 | ########| -0.9645| 0.0000
H.0 -10.2158 | 1.79E+03 | 1.77E-02 | ####H## -0.815 #REF!
C3H802 -29.492 | 5.25E+03 | 5.82E-02 | #######| -35.831| #REF!
C6H1403 -13.6865 | 3.39E+03 | 1.60E-02 | ###H#H###| -49.042( 0.0000
Na2S04 11.2905 | 2.05E+03 | -6.8E-03 |[9.24E-07] 1.7E-06( 0.0000
Total - - - - - #REF!

Heampuran UMPan = 2Xf = 1.00 = #REF! cP
> Xdu #REF!

Sehingga diameter optimum pipa masukan umpan dapat ditentukan melalui pers.

Dpp = 260 G 052 o 008 p 037
= 260 ##HH##*?  #REF!  ° #REF! 0¥
= #REF!' mm
= #REF! in = #REF!in

Berdasarkan Appendix K item 2, dipilih pipa nominal dengan spesifikasi
(Brownell, 1959: 388).

Nominal pipe size (N = 18 in 4572 mm 046 m
Schedule (sch) = 20ST
Diameter luar (OD) = 18 in

390




17.25 in
650.88 inz = 45 ft?

Diameter dalam (ID)
Luas Penampang (A)

5.3.6 Nozzle untuk Manhole
Berdasarkan Appendix F, Item 3 (Brownell & Young : 350) dipilih dimensi
manhole (20 in) sebagai berikut:

Max tank height = 20 ft
Equivalent pressure = 8.7 psi
Cover-plate thickness = 5/16 in
Bolting flange Thickness = 1/8 in

Dengan dimensi sebagai berikut (Appendix F, Item 4, Brownell & Young : 351):

Shell Thickness = 5/8
Size of Fillet Weld A = 1/4
Size of Fillet Weld B = 5/8
Approx Radius (R) = 5/8
Length of Side (L) = 45
Widthod Renforcing Plate (W) = 53 1/4
Max Diameter of Hole in Shell (Dp) = 25 1/4
Min ID = 20
Max ID = 21 3/4
Diameter of Bolt Circle (Dg) = 26 1/4
Diameter of Cover Plate (D ) = 28 3/4

5.3.7 Nozzle untuk Handhole
Berdasarkan Appendix F, Item 1 (Brownell & Young : 349) dipilih dimensi
handhole sebagai berikut:

NPS = 14 in

oD = 14 in

Minimum Pipe Wall Thickness = 1/2 in (App. F, item2)
Diameter of Hole in Reinforcing Plate (DR) = 141/8in

Length of Sie of Reinforcing Plate (L) = 31 in

Width of Reinforcing Plate (W) = 38 in

Distance, Shell to Flange Face, Outside (J) = 10 in

Distance, Shell to Flange Face, Inside (K) = 8 in

- Penguatan lubang atau reinforcement
*Pemasukan Reflux

Mencari luas penampang :

A= 1s X dn

dimana : ts = tebal teoritis shell (in)

dn = diameter nozzle (in)
#REF! X 0.5400 in

#REF! in

A

Kemudian mencari :
A1= (ts - trs) dn
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[ 4REFI - #REF! )x  0.5400

= #REF! in
Mencari tm (tebal teoritis nozzle) : .
Tebal nozzle (trn) = EXD
2((fx E) - (0,6 x Pi))
= #REF! in

Diambil tebal standar = 0.1875 in

Mencari A2 :

A= 2 [(tn-tm)(2.25tn + tp )] (tp = 0.5, Brownell & Young)
= 2x[( 01875 - #REF! ) 225 x 0.1875 + 05]
= #REF! in

Al+A2 = #REF! in

A = #REF! in

Al + A2 > Amaka dimensi penguat sudah memadai

*Pengeluaran Uap Distilat
Mencari luas penampang :
A= 1ts X dn

dimana : ts = tebal teoritis shell (in)
dn = diameter nozzle (in)

Mencari tm (tebal teoritis nozzle) :

Tebal nozzle (trn) = PixD
2((Fx E) — (0,6 x Pi))
= #REF! in
Diambil tebal standar = 0.1875 in

*Keluaran Bottom Menara Distilasi

Mencari luas penampang :
A= 1ts X dn

dimana : ts = tebal teoritis shell (in)
dn = diameter nozzle (in)

Mencari tm (tebal teoritis nozzle) :

Tebal nozzle (trn) = PixD
2((fx E) — (0,6 x Pi))
= #REF! in
Diambil tebal standar = 0.1875 in
Mencari A2 :
Az= 2 [(thdm)(2.25tn + tp)] (tg(= 0.5, Brownell & Young) )
= 2X A A2 0.1875  -#RBREEFIn in
= 1 =
A #REF! in
+
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#REF! 2.25 X 0.1875 + 0.5

Al + A2 > Amaka dimensi penguat sudah memadai

*Pemasukan Vapour dari Reboiler
Mencari luas penampang :
A= 1Ts X an

dimana: ts = tebal teoritis shell (in)

dn = diameter nozzle (in)

A= #REF! X 20.0000 in

#REF! in

Kemudian mencari :

Mencari tm (tebal teoritis nozzle) : ]
Tebal nozzle (trn) PixD

2((Fx E) — (0,6 x Pi))
= #REF! in
Diambil tebal standar = 0.1875 in
*Pemasukan Umpan Menara Distilasi
Mencari luas penampang :
A= 1ts X dn

dimana : ts = tebal teoritis shell (in)

dn = diameter nozzle (in)

#REF! X 18.0000 in
#REF! in

A

Kemudian mencari :
Ai= (ts - trs) dn

= [ #REF! - #REF! ] x 18.0000
= #REF! in

Mencari tm (tebal teoritis nozzle) :

Tebal nozzle (trn) = PixD
2((fFx E) — (0,6 x Pi))
= #REF! in
Diambil tebal standar = 0.1875 in
*Manhole

Mencari luas penampang :

A= trs X dn

dimana : ts = tebal teoritis shell (in)

dn = diameter nozzle (in)

Kemudian mencari :
A1= (ts - trs) dn
Mencari tm (tebal teoritis nozzle) : )

Tebal nozzle (trn) = PixD

2((f x E) — (0,6 x Pi))
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= #REF! in
Diambil tebal standar = 0.1875 in

Mencari A2 :
*Handhole
Mencari luas penampang :
A=t X an
dimana : ts = tebal teoritis shell (in)
dn = diameter nozzle (in)
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5.4.1 Bahan Isolator

Isolator yang digunakan adalah asbestos and bonding karena
temperatur operasi di dalam distilasi besar serta memiliki kondukivitas
termal yang kecil sehingga efektif sebagai isolator. Berikut ini
konduktivitas termal dari berbagai bahan (Walas, 1988)

TABLE 8.20. Thermal Conductivities of Insulating Materials for High Temperatures [k Btu/(hr)(sqft)F /ft)]

Bulk Max
Den: Temp
Moterial Ib/euf ('F) 100°F 300F S00°F  1000F  1600F  2000°F
Ashastos paper, laminated 2 400 0038 0042
Asbastas paper, corrugated 16 300 0.031 0.042
Diatomaceous earth, silica, powder 187 1600 0037 0045 0053 007
Diatomaceous earth, gsbestos and bonding 18 1600 0.045 0045 0053 0066
material
Fibarglas biock, PF612 25 500 0023 003
Fiberglas block, PF614 425 500 0.0 0033
Fiberglas hlock, PF617 9 500 0.020 0033
Fiberglas, metal mesh blznket, 2900 ~ 1000 0.020 0030 0040
Glass blocks, average values 14-24 1600 — 0046 0053 0074
Hydrous calcium silicats, “Kaylo" " 1200 0032 0038 0045
85% magnesia 12 600 0.029 0,035
Micro-quartz fiber, blankst 3 3000 0.021 0028 0.042 0.078 0.108 0.142
Potassium tanate, fibers ns - —_ 0.022 0.024 0.030
Rock wool, loose 8-12 — 0027 0038 0048 0078
Zirconia grain 13 3000 — - 0.108 0128 0.163 0.217

(Marks, Mschanical Enginesrs Handbook, 1878, p. 4.65/

Berdasarkan Tabel 8.20 di atas diperoleh kondukivitas termal asbeston
and bonding material dengan interpolasi

0.0476 Btu/hr.ft°F

Densitas (p)

18

Konduktivitas termal (k) =
Ib/ft®

Perpindahan panas yang melewati dinding menara adalah perpindahan
panas dari sinar matahari secara radiasi, panas dari udara luar secara
konveksi, kemudian melalui dinding isolasi dan dinding tangki secara

konduksi.

5.4.2 Bahan Konstruksi Distilasi
Bahan konstruksi adalah high strenght low alloy steel.
Perpindahan panas konduksi dalam silinder berlapis yang disusun seri

seperti Gambar berikut ini.

Ts
5}

S EN N
| 0

£}

B
N—T.

Gambar F.11 Sistem Isolasi Menara

Perpindahan panas melalui tiap lapis tahanan dihitung dengan Hukum
Fourier dan A=2xrL, diperoleh:

2nL (T, -

—m’“/|

r/,

/h.
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Jika perpindahan panas disertai konveksi dan radiasi, maka persamaan
di atas dapat dituliskan:

Q= 27L (T; - T,)
{13/ (1, /)
K, |k, (b, +h)g
Jika diaplikasikan dalam perhitungan perancangan tangki maka diperoleh:
_ 2zL(T; - T,)
{12 /) {ta+x. /)
m"- h I ¢ ln' AI " 1
kp ki: (,hc+h:}(r2 +xi:)

Keterangan:

Xis = Tebal isolasi (ft)

r, = Jari-jari dalam tangki (ft)

r, = Jari-jari luar tangki (ft)

rs = Jari-jari luar isolasi (ft)

T1= Temperatur permukaan tangki bagian dalam (°F)
T, = Temperatur permukaan tangki bagian luar (°F)
T3 = Temperatur luar isolasi (°F)

Tu = Temperatur udara (°F)
ko = Kondukivitas termal tangki (Btu/hr.ft°F)

kis = Kondukivitas termal isolasi (Btu/hr.ft°F)
h. = Koefisien konveksi (Btu/hr.ft°F)
hr = Koefisien radiasi (Btu/hr.ft°F)

Untuk menghitung perpindahan panas dari luar ke dalam shell, harus
dihitung terlebih dahulu temperatur kesetimbangan radiasi pada
permukaan dinding luar yang terkena sinar matahari pada temperatur
udara lingkungan sekitar shell. Pada keadaan kesetimbangan radiasi,
jumlah energi yang terabsorpsi dari matahari oleh suatu material sama
dengan panjang gelombang radiasi yang bertukar dengan udara
sekelilingnya (Holman, 2002). Temperatur permukaan dinding luar
dihitung dengan persamaan berikut:

':—:: l oS =otkm.mp.c‘\T'1 —T;m.}
\ /san
Keterangan:
% = Fluks radiasi matahari (W/m?
sun
Olsun = Absorptivitas material untuk radiasi matahari
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aow. Temp = Absorptivitas material untuk radiasi pada 25°C

c = Konstanta Boltzman = 5.67E-08 (W/m?K*)
Tsun = Temperatur lingkungan (udara)

Data perhitungan:

rr = #REFlin = #REF!ft

r,= 330 in = 275 ft

Ti= 33 K = 176 °F

Tu= 32 °C = 30515 K = 89.6 °F
ko = 25.73 (Btu/hr.ft°F)

ke = 0.048 (Btu/hr.ft°F)
L = #REF! m = #REF! ft

5.4.3 Temperatur Isolasi Permukaan Luar
Isolasi yang digunakan akan dilapisi dengan cat (pigmen) bewarna putih.
Berdasarkan Tabel 8.3 (Holman, 1979) diperoleh data sebagai berikut:

= 500 W/m?
%sun ( )
asun = 012
jow. Temp = 1
o = 5.67E-08 (Wi m2K4)
Sehingga,
"i— cxsm__=ou-'.mm‘,.cf\T4 —T;.‘m]
N on
T:= 315 K
= 41.859 °C
= 107.35 °F

5.4.4 Panas yang hilang dari dinding isolasi ke udara
1. Koefisien perpindahan panas radiasi

} _617‘1:4—111)
"TTron
- & (s76] G100 ~(£. /100
T4 (Geankoplis, 1997: 279)
= 372 wimlK

0.66 Btu/hr.ft®F

Keterangan:
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h = Koefisien perpindahan panas secara radiasi (W/m?K)

r

¢ = Emisivitas bahan isolator

T3= Temperatur permukaan luar isolator (K)
Tu = Temperatur udara (K)

2. Koefisien perpindahan panas konveksi
Ti= 12 (Ts+ Tu)
1/2 (315 + 305.15]

310 K
Berdasarkan Tabel A3-3, sifat propertis udara pada T = 310
(Geankoplis, 1997: 866).
pr = 11401  kg/m?
Cp=  1.0047 klkg.K
Me = 1.90E-05 Kkg/m.s
ki = 0.0269 W/m.K
B = 0.0032 1/K
N L3p?gPAT dalam satuan SI (Geankoplis, 1997: 254).
Gr — uz
= #REF!
Cp.u
Np, = (Geankoplis, 1997: 255).
k
= 0.000707
Nra = Ng X Npr (Geankoplis, 1997: 255).
= #REF!

Berdasarkan Tabel 4.7-2 (Geankoplis, 1997: 256), untuk silinder vertikal
dan Nra > 10°, maka koefisien perpindahan panas konveksi dirumuskan
sebagai berikut:

he= 124 AT B
= 124 (T3-Tu) 1
= 425 W/miK
= 0.75 Btu/ftth°F

(he+h)= ([ 075 +  0.66 Buw/ftth°F
= 1.40 Btu/ft’h°F

Nilai r; ditentukan dengan menggunakan metode trial and error
Asumsi nilai rs = 3.1469 ft
Qrz (hc+ h2 T[rSL (T3‘Tu)
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= 140 BW/th°F)  (2) (3,14) (r,) (10735 - 89.6

= #REF! 13
= #REF! Btu/jam
Panas yang keluar lewat dinding: )
2l (T1-Ty (Geankoplis, 1997: 232).
C=1Inr/r) In(r/r) 1
2 1 + 3 2 +
k1 ka (he + )3
_ [ 2] 314 #REF[ 176 - 89.6)
In (3 ft/2,98 ft) s IM(T573 ) T
25.73 Btu/ftth°F 0.0476 Btu/ft*h°F 1.40 13
_ #REF!
HREF!  + In(r/3) 0.9507
0.0476

Perpindahan panas dianggap dalam keadaan steady state, sehingga
perpindahan panas konduksi sama dengan perpindahan panas konveksi
dan radiasi,

Or = Qc
|
#REF! = #F\;EF'/s
#REFI  +— B o507
0.0476
rs = #REF! ft (Asumsi benar sehingga dapat digunakan)

= #REF! in

Tebal isolasi (Xis)

Xis=1T3-12
= #REF! - 27
= #REF! ft
= #REF! in
qloss = O

#REF! Btu/jam

5.5 Menghitung Berat Menara Distilasi

Perhitungan awal tebal sheel dan head menara telah dilakukan. Menara

cukup tinggi sehingga perlu dicek pengaruh angin dan gempa.
Spesifikasi menara:

OD shell = 660 in = 5 ft

Tinggi menara = #REF! in = #REF! ft
Tekanan operasi = 0.4 atm = 846.49 Ibf/ft?
Bahan konsruksi = Stainless Steel SA 301 Grade A.
Tinggi skirt =

Tebal isolasi = #REF! ft = #REF!in
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Diameter,d = OD + o + 2 of +—3 icr
- e60 + 00 5 o 2,4 g
24 3
= 660 + 28 + 4 + 2.667 in
= 75.417 in
= 6.28220833 ft
Perhitungan berat tutup
Berathead =24t o
4 1728
i 5687.7 #REF! X 490
4 1728
= #REF! Ib

5.5.1 Stress pada Kondisi Operasi
a) Perhitungan axial stress pada shell
di = do = 66.0 in
ts = #REF! in
Pdessin = 6.466 pSi

f o= p.d (Brownell, 1959: 45)
4 (ts-¢)

_[(6.4662 x 66 )

4 x )
= #REF! Ib/in?

b) Perhitungan stress karena berat mati (dead weights)

- Shell

Diketahui:

Do = diameter luar shell = 550 ft

Di = diameter dalam shell = #REF! ft

Ps = densitas isolator = 490 Ib/ft

Wehen = Z (Doz‘Diz)-ps-X (Brownell, 1959: 156)
= #REF! X

foheln = 34 X (Brownell, 1959: 156)

Persamaan dipakai untuk ketebalan shell yang tetap dan pada daerah
puncak dimana ketebalannya juga konstan

- Isolator

Diketahui:

Dins = diameter termasuk isolator = ### ft = #REF! in
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Wins

berat isolator

pins = densitas isolator = 18 Ib/ft3
tins = tebal isolator = H#REF! ft = #H## in
W, = = Brownell, 1959: 156
° T Dins Z'X't ins -2 ins ( )

= #REF! X

f —_Pins X Lins (Brownell, 1959: 157)
ins 144 (ts-c)
_ 18 X _#REF!
144  #REF!

= #REF! X
- Attachment
Wt tutup atas = #REF! Ib
Wi tangga = 25 Ib/ft
Wt over head vapor line = 2515.2  Ib/ft
Wit pipa isolasi (App. K, Brownell, 1959: 389)
/4 (3,15%-32).40 = #REF! Ib/ft

Total Wt = ( #REF! + #REF!]X Ib
f _ > Wt attachment (Brownell, 1959: 173)
dead wt attachment -
n.d.(ts-¢)

#REF! + #REF!' X

T 66 X #REF!
#REF! + #REF! X

Berat tray termasuk cairannya (dibawah X=4) dihitung sebagai berikut:
trial X = 4

X -4 -1
n = + 1 =
T cE

X 3 oo
-1 25 = -
fiayriq = 2 4 ] (Brownell, 1959: 173)
12 7w d(ts-c)

X . 15y 25 n 4356
_[2 [ 4 }
12 =n _ 66 #REF!
_ _85529.86 1 o+ _X
HREF! | 2
= HREFIx  + #REF! ]
= #REF! x - #REF!

Total stress karena beban mati
fdW = bebanshell + bebanisolasi + bebanpe(alatan + bebantray+|iq
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3 X + #REF! X+ [#REF!X + ##i##)
+ [#REF!x - #REF! )
#REF! x + #REF! (Brownell, 1959: 157)

5.5.2 Perhitungan Stress Karena Angin

Untuk tinggi di bawah 50 ft, maka tekanan angin yang digunakan adalah
Pw = 25 psidengan shape factor = 0.65
(Brownell, 1959: 159)

derr="isolasi menara + pipa uap

= (do pipa + 2tis pipa) + (Ztis kolom + do kolom)
=( 200 + 15 ] + BREF!' + 66.0 ]
= #REF! in

Stress karena angin :

f 1589 et X2 (Brownell, 1959: 161)
w do®> (ts-c)
= 15.89 #REF! X2
4356.0 x #REF!
= #REF! X2

5.5.3 Perhitungan Stress Akibat Beban Gempa
*Periode fibrasi (T) untuk vertical shell silindrical tower

T 2 65E-05 |’H4}2 wD |# (Eq. 9.68, Brownell & Young : 167)
t
[ #REF! )2 [ #REFL | ™

L 6282 J #REF! )
#REF! s

2.65E-05

*Bending moment akibat gempa

Msx = 8.C.W.H (Eq. 9.74, Brownell & Young : 168)
Dimana :
C = koefisien seismik = 0,08/T= #REF!
W = berat menara (Ib) = #REF! Ib
H = tinggi total menara (in) = #REF! in
maka:
Msx = #REF! in.lb
=
—
k—»
CW\—’
lf I»
%0
i,
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Gambar C.2 Seismic Force on Vertical Vessel

stress akibat gempa bumi :

f, = Msx (Eqg. 9.75, Brownell & Young : 168)
ot 2 (ts-c)
= #REF!
14,895,167.7600 X #REF!
= #REF! psi

5.5.3 Perhitungan Stress Gabungan pada Kondisi Operasi
a) Kombinasi stress dalam pengaruh angin
>> sisi atas angin (upwind side ), f tensile

ft(max) fux + fap - fax (Brownell, 1959: 170)
= #REF! X2 + #REF! [ #REF! X - ####]
= #REF!' X2 - #REF! X +  #REF!
Diketahui: f = 18750 psi (Brownell, 1959: 251)
E = 0.8 (Brownell, 1959: 254)
Sehingga,
fmax =#REF! X2 - #REF! X +  #REF!
15000 = #REF!X2 - #REF! X +  #REF!
0 =#REF!'X2 - #REF! X +  #REF!

cari nilai x dengan rumus :

a = #REF!
b = #REF!
c = #REF!

X =(-b £ (b® - 4ac)*®)/(2a)
_ #REF! + [ #REF! - #REF! ]°°
#REF!

= #REF! ft

>> sisi bawah angin (downwind side ), f compresi, (fc)
fomax =fwx - fap + fux (Brownell, 1959: 170)
= #4REFIX? -  #REF!  + [ #REF! X- #### )
= #REF! X2 + #REF! X + #REF!

Dari stabilitas elastis (eq. 2.25 Brownell) :

6 .
f. = 15 [ 10} [ : }sy.p (Brownell, 1959: 23)
Keterangan:
t = ketebalan shell = #REF!in
r = jari-jari dalamshell = 33 in
yieldpoin = 50,000 psi (Table 3.2, Brownell, 1959: 38)
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1/3y.p = 16666.67 psi

, _H#REF!
33

fe = 15 10
= #REF! psi

Karena 1/3 y.p lebih besar dari fc maka digunakan fc =
maka :

fenax =#REF! x2 + #REF! x - #REF!
16666.7 = ###H### x2 + #REF! x - #REF!
= #H#H x2 + #REF! x - #REF!

cari nilai X dengan rumus :

a = #REF!
b = #REF!
c = #REF!

X = (-b (b2 - 4ac)’5)/(2a) ;
= #REF! if #REF! - #REF! | 1
#REF!

= #REF! ft
Jadi dipakai X dari sisi atas angin karena >
bekerja pada dinding menara adalah #REF!

* Beban shell
fshell = 34 X
= #REF! psi

* Beban isolasi
fis = #REF! X
= #REF! psi

* Beban peralatan yang tak terpasang (tidak termasuk tray )
fax = #REF! + #REF! X
= #REF! psi

* Beban tray termasuk cairannya
fuasig = #REF!X  -[  #REF! )
= #REF! psi

Total stress karena bobot mati

faw= #REF!X - #REF! )
= #REF! psi
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* Total stress karena angin
fw= #REF! X2
= #REF! psi

Total berat menara distilasi beserta dengan peralatan yang terpasang,
isolasi, shell, tray, termasuk cairannya :
> W =fdwtotal x =x dX ts

fdw total = fow Shell + fqw insulasi + fqw peralatan + fqw tray

#REF! psi

sehingga berat total menara :
> W =fdwtotal x =x dXx ts
#REF! x 314 X 66.0 x #REF!
#REF! Ibm
#REF! kg

5.6 Perancangan Flange Lubang (Nozzle
Keseluruhan leher nozzle disambung dengan flange tipe

standar 150-Ib steel berdasarkan ASA B16E-1939

welding neck flanges

1< W >
< B8 I
E l
I B I L RER
< A >

keterangan =

A :diameter luar, in

T :tebal minimum, in

R :diameter luar permukaan yang muncul, in
E : diameter poros pada dasar, in

K : diameter poros pada titik pengelasan, in
B : diameter dalam untuk dinding pipa, in

Berdasarkan Fig. 12.2 (Brownell, 1959: 221) didapat nilai standar flange :

| R
13
25

2
-
~

21

21

21

21

Jenis pipa NPS A T R E K
Pemasukan Reflux 1/4 31/2 7/16 13/8 1 3/16 7/8
Pengeluaran Uap Puncak 20 27 1/2 111/16 23 22 20
Pemasukan Uap Boiler 20 27 1/2 111/16 23 22 20
Pengeluaran Cairan Dasar 11/4 45/8 5/8 21/2 | 2 5/16| 2 5/16
Pemasukan Umpan 18 25 1 9/16 21 197/8 | 197/8
Manhole 20 ST 26 1 9/16 21 197/8 | 207/8
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Handhole [ 18 | 27 | 1916 | 21 | 197/8 217/8]|

Jenis pipa NPS L B
Pemasukan Reflux 1/4 5/8 0.88
Pengeluaran Uap Puncak 20 27/8 20.19
Pemasukan Uap Boiler 20 2718 20.19
Pengeluaran Cairan Dasar 11/4 13/16 1.72
Pemasukan Umpan 18 211/16 18.19
Manhole 20 ST 13/16 34.66
Handhole 18 211/16 51.13

5.7 Perancangan Skirt (Pondasi) Menara Distilasi

Skirt adalah penyangga yang digunakan dan paling aman untuk menyangga
vertikal vessel. Skirt disatukan dengan vessel menggunakan pengelasan
kontinyu (continuous welding ), ukuran pengelasan ditentukan berdasarkan
ketebalan skirt. Ketebalan dari skirt harus mampu untuk menahan berat

mati dan bending moment dari vessel. Ketebalan skirt harus lebih dari 6 mm.

Diketahui

Tinggi Vessel = #REF! m

oD = 66.0000 in = 1676 m = 1676 mm
ID = #REF! in = #REF! m = #REF! mm
W total = #REF! kg = #REF! N

Tekananangin =  16.2500 Psf =  778.03 N/m?

Deff = #REF! in = #REF!' m = #REF! mm
ts = #REF! in = #REF!' m = #REF! mm
g = 9.8100 m/s?

Dicoba Conical cylindrical skirt (6s) = 80° berbahan dasar Plain

Carbon Steel dengan :

Design stress = 135 N/mm? (Coulson, 2005: 853)

Modulus young = 200000 N/mm? (Coulson, 2005: 853)

5.7.1 Diameter dasar skirt
tan 0s _ Ds
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1 x (Ds - OD)
tan 80 _ Ds
1 x (Ds - 168)
5.67128 Ds
05L - 0.838
Ds = 284 Ds - 4.75
4.75368 = 284 Ds - Ds
4.75368 = 184 Ds
Ds = 259 m

Maximum bobot mati pada skirt ketika vessel terisi penuh dengan air

Perkiraan bobot =

Vo

3.14
4
#REF!
#REF!

5.7.2 Bobot Vessel tanpa peralatan

1. Bobot Shell
W = faw(shell ) x 1 x OD x ts
= #REF!'x 314 x 66
= #REF! Lbm
=  #REF! kg
= #REF! N
= #REF! kN
2. Bobot Tray
Platearea =1 op
4
4
= 2.2061 m?
Berat 1 plate = 1x plate area
= 1x 2.21
= 2.6473 kN
Berat 35 plate = -40 X
= -4 X
= -10.589 kN

3. Bobot Insulasi

lume vessel x 1000 x 9,81 m/s?

1.68 2X #REF!} 1000 9.8

N
kN

X  #REF!

(Coulson, 2005: 842)

berat 1 plate
2.647

W, =‘ 1
insul 7 X [Dinsz - OD2] ] X HS X pins

(31474x
#REF!
#REF!

(197 °
kg
N

#Hi#H#H# x  576.648

1.676 2]k
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= #REF! kN
Jadi, bobot vessel tanpa peralatan adalah

5.7.3 Bending moment pada dasar skirt
Asumsi tinggi skirt 6% tinggi vessel

Bending moment pd dasar skirt
M = (Fw x (Tinggi vessel + tinggi skirt)?)
2
_ #REF! x (#REF!+  #REF) 2

2
#REF!  kNm  (Coulson, 2005: 837)

5.7.4 Tebal Skirt
TE(DS + ts)ts

diman:

ows = stress karena bobot mati pada skirt

W = bobot total vessel (pada saat penuh dengan air)
Ds = inside diameter pada dasar skirt

ts = tebal skirt
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maka:

wW
ows (test) =
n(Ds + to)ts
— #REF!
314 x [ #REF!  + #REF!J X HHH
= #REF! N/mm?
ows (operating ) = W (Coulson, 2005: 849)
n(Ds + ts)ts
dimana
ows = stress karena bobot mati pada skirt
W = bobot total vessel (tanpa peralatan)
Ds = inside diameter pada dasar skirt
ts = tebal skirt

Skirt menggunakan bahan plain carbon steel ,

Design stress = 135 N/mm?  (Coulson, 2005: 853)
Modulus young = 200000 N/mm? (Coulson, 2005: 853)
Joint factor = 085

ds (Tensile) <fsxJxsinbs

dimana:

fs = maximum allowable design stress pada material skirt ,
sebesar 135 N/mm?2

J = welded joint factor , sebesar 0,85

s = sudut conical skirt , sebesar 80°

maka,
ds (Tensile) < fsx JxsinOs
#REF! < 135*0,85*sin 80

max ds (compressive) < 0,125 X E x (ts/ Ds) x sin 6

dimana:

E = modulus young material skirt , sebesar 200000 N/mm?
Ds = inside diameter pada dasar skirt
ts = tebal skirt sebesar

0s = sudut conical skirt, sebesar 80°

5.8 Perancangan Base Ring dan Anchor Bolt

5.8.1 Desain Anchor Bolt

Vertikal vessel harus merekat erat pada concrete fondation, skirt, atau yang
lain dengan anchor bolt dan base (bearing ) ring . Jumlah anchor bolt harus 4
atau kelipatannya untuk setiap vertikal vessel , pada vessel yang tinggi
sebaiknya menggunakan 8 buah anchor bolt . Agar merekat kuat pada
concrete fondation, anchor bolt sebaiknya tidak dipasang terlampau dekat,
yakni tidak kurang dari 18 in. Pada vessel diameter kecil agar jarak minimal
dari anchor bolt terpenuhi, sebaiknya menggunakan conical skirt atau
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wider base ring with gussets, atau anchor bolt chair.

1. Bolts Spacing

Diperkirakan pitch circle dia. = 3590 m

Jumlah bolts minimum = 12 bolts (Coulson, 2005: 851)

Bolts Spacing = = x pitchcircledx 1000 (Coulson, 2005: 854)
jumlah bolts

= 3.14 X 3.59 x 1000
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Bolts spacing memenuhi syarat maka perkiraan diameter lingkar pitch
dan jumlah bolts dapat diterima.

2. Luas area Bolts

Ap= L [4Ms ] w] (Coulson, 2005: 851)
Nb.fo U Db

dimana:

Ab = luas area pada 1 bolt, mm?

Nb = jumlahbolts, sebesar 12

fb = maximum allowable bolts stress, sebesar 125 N/mm?
Ms = bending moment pada dasar skirt, Nm

W = bobot vessel (tanpa peralatan), N

Db = bDolts circle diameter, m

Ab = 1 E4MS i W]
Nb.fb L Db p

1 (4 #REF! - #REF!
= 12 x 125[ 3.590
= #REF! mm?
. 5
Bolt root dia. #REF! X 4 = #REF! mm
T

Berdasarkan Fig.13.30 (Coulson, 2005: 852) menggunakan tipe bolts
M30 dengan root area =561 mm2

5.8.2 Desain Base rings
1. Tebal base rings
Total compressive load pada base rings :

Fb=_4Ms +¢ (Coulson, 2005: 851)
n Ds? nt Ds
Dimana
Fb = Compressive load pada base rings , N/m
Ms = bending moment pada dasar skirt, Nm
W = Dbobot vessel (tanpa peralatan), N
Ds = diameter skirt, m
maka,
Fb= _4Ms — W
1 Ds? nt Ds
=( 4 x_#REF! ) _ [ #REF!
3.14 2810 [ 3.14 1.676 }
= #REF! N/m

411



= #REF! kN/m

2. Lebar minimum base rings:

Lb=_Fb (Coulson, 2005: 851)
fc 1000
Dimana:

Lb= lebar base rings, mm

Fb = Compressive load pada base rings, N/m

f ¢ = maximum allowable bearing pressure pada pondasi beton,
yang akan tergantung pada campuran yang digunakan, dan
biasanya akan berkisar dari 3,5— 7 N/ mm?, dipilih 5 N/mm?

maka:

— 1
Lb=_Fb ,
=__ #REF! " 1 5
1000
= #REF!I mm
Jadi didapat nilai lebar minimum base rings adalah = ##H mm

nilai ini adalah lebar minimum yang diperlukan, lebar sebenarnya akan
tergantung pada desain chair

Lebar aktual yang diperlukan:
Lr= B = 76 mm (Fig. 13.30, Coulson, 2003: 852)
Lb= Lr + tgir + 50 mm
= 76 + #REF! + 50
#REF! mm

Actual bearing pressure pada pondasi beton :

fc' = Fb X 1
Lb 1000
= #REF! X 1
#REF! 1000
= #REF!  N/mm?

Tebal minimum base rings :

th = Lr[ 3fc|os (Coulson, 2005: 851)
fr

Dimana

Lr = jarak dari tepi skirt ke tepi luar rings

tb = tebal base rings

fc' = Actual bearing pressure

fr = allowable design stress pada ring material sebesar 140
N/mm2

maka,

th= + PAH
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Lr\jT

— 05
tb=" 26 « 3#REF!
140
= #REF! mm
Jadi tebal base rings didapat adalah = HHHHE mm

Maka dimensi diambil dari Fig. 13.30 untuk bolt size M30

T
Ay
1!
‘A
F=14173In ! \"\

urLzeez=98

| Li — ; E

17717 in Z I 0.4921 lD",dg i D=04724in :‘

0ol | :

WzzzzizZ i ] [ J—

_.l FIm =0,3337 in
G=1.6536in
C=25197in
Keterangan

Boltssize |Root Area | A B C| D] E
M30 561 50 76 64 | 12| 25

6. Desain Penyangga dan Pondasi MD
a. Perhitungan Beban Penyangga
Berat Total Shell MD
W MD = #REF! Ibm

b. Perhitungan leg support (kaki penyangga)
Direncanakan penyangga yang digunakan : jenis | beam
Beban yang diterima penyangga :
p = 4w H -1 W (Pers. 10.76 Brownell, hal. 197)

nD n
Dimana:
Pw= 0.0 psf

W = beban menara = #REF! Ib
n = jumlah penyangga = 4 buah
H = tinggi menara = #REF!  ft
L = tinggi menara ke pondasi = 49212 ft
Dbc =diameter bolt circle = 11.7769
maka,
P = #REF! Ib

N

—_—

—

IR

|
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Total panjang leg (kaki); H :
H = tinggi menara sampai pondasi + % tinggi menara

H=L+05Hr
Tinggi MD Hr = #REF!  ft =  #REF! in
Ditetapkan : L = 15 m = 49212 ft = 59.0544 in
Maka :
H = 4921 + ( 05 x #REF!]

= #REF! ft

= #REF! m

= #REF! in

Dipilih I beam dengan spesifikasi : (Appendix G item-2 Brownell hal. 355)

Ukuran = 12 in
Berat = 350.0 Ib/ft
Luas penampang (A) = 10220 in?
h = 12 in
b = 5.078 in
Dicoba dipasang dengan axis 1-1 dengan:
I = 227 in*
r = 472 in
Tekanan yang diterima | beam

227.0 _
Ir = 470 = 48.093 in3

Untuk I/r diantara 0 - 60 nilai maksimum P/A = 15000 (Brownell, hal. 67)
Sehingga,

Ahitung = P
15000
_ H#REF!
15000
= #REF! in2
Apan = 12.000 i’

Ternyata A hitung < A beam, maka ukuran | beam bisa digunakan.

c. Perancangan Baut
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Bahan konstruksi SA-193 B6 tipe 416 (Appendix D Brownell, hal 344) dengan

nilai tegangan maksimum yang diijinkan (fs) =
Menentukan diameter baut

W :P_

n
dengan n = jumlah baut = 8
maka,

#REF!
W = 8 = #REF!
_W

fs =

Ao
dimana : Ab = luas penampang baut
A, = _W

fs [ ]

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

Diameter baut (dy) = 11/2

in

Luas permukaan (As) = 1.294 in
Bolt spacing (B) = 3 1/4 in
Radial distance (R) = 2 in
Edge distance (E) = 1 1/2 in
Nut dimention = 2 3/8 in
Maka,
P hitung = fs.Ab

= 20000 Ib/in2 x 1.294

= 25880.00 Ib
P aktual = 5,6 Ib

Ib

P hitung > P aktual, maka ukuran baut dapat digunakan.

. Perencanaan Lug dan Gusset

20000

Digunakan 2 buah plate horizontal (untuk lug) dan 2 buah plate vertikal

(untuk gusset).
Lebar plate horisontal (a)
a =2.db+3in

= 2 X 1172 + 3 = 6.000

Jarak gusset :
b =2.db+2509in
= 2 X 11/2 + 2.509 =

in

5.509
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Perancangan tebal plate horisontal

Bahan konstruksi plate adalah steel dengan poison ratio (u=  0.3)
I =a+%b
= 6.000 + 1/2 X 5509 = 8.755 in
5.509
b/l = = 0.629
8.755
Untuk b/l = 0.629 = 1
dari Tabel 10.6 (Brownell & Young : 192) diperoleh nilays =  0.565

Beban kompressi terhadap plate horizontal dihitung dengan menggunakan
persamaan 10.40 Brownell:

- P 2xl
M, = 4t 1 + MJ In e + { 1 -7 J
Dimana :
My = maksimumbending momen sepanjang axis radial ; Ib
P = beban yang diterima baut = #REF! Ib
V] = poison ratio = 20.3
e = (nut dimention /2) = =IEE 1.188 in
2
I = lebar plate horisontal = 8.755 in
maka:
HREF! ( 2x 87557
M, = | + -
y 4 X 7w 1 + 03} ’E X 1188) 1- 057
= #REF! in-Ib
Maka tebal plate horisontal; tnp :
t (6.My yos (Brownell hal. 192)
hp = )
\ f max )
1 0.50
[ 6 x #REFI _ 125 in
20000
Digunakan tebal plate horisontal = 11/4 in= 3.175 cm
Tebal plate vertikal
tg = 0.375 x thp
= 0.375 x 1250 in
= 04688 in = 1.190625 cm
Digunakan tebal plate vertikal 1/2 in = 1.27 cm

e. Perancangan Base Plate
Dibuat base plate dengan toleransi panjang adalah 5% dan toleransi lebar 20%
(Hesse, hal : 163). Dipilih base plate bentuk persegi panjang.
Beban tiap plate = beban tiap leg (kaki) + berat leg (kaki)
Diketahui beban leg (beban yang diterima | beam) = #REF! Ib
Berat leg (kaki) berat | beam x panjang leg (H)
10.2 X #REF!
#REF! Ib

Luasan base plate (Asp)
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z
1]

(2n + 0,8b) (2m+ 0,95h)
P
f base plate

Nilai f base plate sama dengan bearing capacity fondaty base plate , dipilih
pondasi beton dengan nilai bearing capacity = 600 psi

(Tabel 7.7 Hesse&Rushton)
Bahan konstruksi base plate adalah SA-201 grade A dengan tegangan yang
diijinkan sebesar 15000-nsj, maka:

Ap = = #REF!
1n2
600 n
Untuk perhitungan awal diasumsikan m=n
«—»le 0,8b »leP >
y ‘
g | O O m
_T] 1
0,95h

OL— T Ollm

A = (2n+ 0,8b) (2m+ 0,95h)

#REF! =(2m+ (08 x 508 ] .[2m+ (095 x 12]
#REF! = (2m+ 4.0624) .( 2m+11.400 )
#REF! = 4m? + 30925 m+ 46.3114

0 = 4m> + 30925 m+ #REF!

m = #REF! in

2n+08b

Lebar base plate
(2 x#REF! ] +(08 x 5078
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f. Perancangan Pondasi
Berat total MD, W =
Densitas beton, p =
(www.engineeringtoolbox.com)

Berat tiap penyangga, Wp

L = tinggi kolom = #REF! in
A = luas kolom | beam = 12.000 in?
F = faktor koreksi = 1.00
p = densitas bahan konstruksi = 0.087 Ib/in®

Dianggap hanya ada gaya vertikal dan berat kolom itu sendiri bekerja pada pondasi,
maka ditetapkan :

Luas atas = 28 in X 28 in
Luas bawah = 32 in X 32 in
Tinggi pondasi = 28 in
p beton = 150 Ib/Mt? = 0.087 Ib/in®
Panjang sisi rata-rata = 28 t 32 = 30.0 in
2
Luas permukaan rata-rata = 30.0 X 30.0 = 900 in?
Volume pondasi = luas permukaan rata-rata x tinggi pondasi
= 900 Xx 28 = 25200in3
Berat pondasi = 25200 X 0.087 Ib/in®
= 2188 Ib

>>Tekanan pada tanah:
Digunakan cemented sand and graver (Tabel 12-2 Hesse, hal. 327

Safe bearing minimum = 5  ton/ft?
Safe bearing maximum = 10 ton/ft?

Kemampuan tekanan tanah sebesar:
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P = 10 ton/ft?
= 20000 Ib/ft2
= 138.889 Ib/in2

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

2250 psi. Maka:
d = L)P 05

\ 57 )

dimana :
d = bagian vertikal dari pondasi; in
a = bagian horisontal

P = tekanan pada tanah; Ib/ft*

32 —

28
= 0.143

28

Kemiringan pondasi =

Kemiringan pondasi <<< slope a/d, maka pondasi dengan dimensi tersebut
dapat digunakan.

Tabel C.32 Spesifikasi Menara Distilasi

RESUME
Komponen [Spesifikasi
Nama alat Menara Distilasi
Kode D-330
Fungsi Memisahkan produk propilen glikol dengan propilen oksida, etanol, dan
dan air
Type Sieve tray
Bahan Carbon steel SA-283 Grade C
Plate 7 plate
Tray spacing 9.8425 in
Lokasi feed plate ke 1 umpan masuk dari bawah kolom
Dimensi :
Diameter 3.6783 m
Tebal head 0.3125 in
Tinggi 16.6629 m
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C.38 Kondensor 3 (E-326)

EENT

{ E-116 | H:I)

ULHD

Fungsi : Mengkondensasikan hasil atas dari MD
Tipe : Shell and Tube Heat Exchanger
Bahan : Stainless Steel SA-304 Grade B
Jumlah : 1 buah

Langkah Perancangan

1. Menentukan Tipe Cooler
Jenis cooler tipe Double Pipe Heat Exchanger jika luas permukaan
perpindahan panas < 120 ft* dan jika luas perpindahan panas >120 ft* maka
dipilih tipe Shell and Tube Heat Exchanger .

2. Menentukan Bahan Konstruksi Cooler
Dalam perancangan ini dipilih Stainless Steel SA-304 Grade B
untuk annulus dan inner pipe dengan pertimbangan :
- Struktur kuat dengan allowable stress value sebesar 18750 psi dan suhu
maksimum 650°F (Tabel 13.1, Brownell & Young)
- Dapat dibuat dalam bentuk kompleks
- Hargarelatif murah

3. Perhitungan Cooler
Laju alir = 238.2009 kg/jam
= 525.1425 Ib/jam

Data dari neraca panas :
T.= 8200 °C= 179.60 °F
T. = 188 °C 370.40 °F
ti = 10 °C = 50.00 °F
t2 =45 °C = 113.00 °F

a. Heat and Material Balance
Dari neraca panas diperoleh :
Q 175062.9415  kJ/jam
165927.6320
41.7697 kg/jam
92.0863 Ib/jam
238.2009 kg/jam
525.1425 Ib/jam

Massa pendingin

Massa fluida panas

b. Menentukan ATLMTD
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Hot Fluid Cold Fluid | Difference
179.60 Higher T| 113.00 66.60
370.40 Lower T 50.00 320.40
-190.80 | Difference 63.00

AT LMTD 161.57 °F
Atz - Ata
LMTD = In Atz
At
__ 66.60 - 320 _ 161.57 °F
In 66.60
320.4
R =TL -T2 180 - ### _ 303
t2 - t1 = 113 - 50
t2 - t1 113 - 50
S = =0.49
T1 - t1 = 180 - 50

Dari nilai R dan S didapa = 0.56 (Fig. 19, Kern: hal 828)

sehingga :

At =LMTD . Ft

= 161.57 0.56
= 90.48 °F

Menentukan Temperature Caloric (Suhu Rata-rata)

Te=Tav = 180 +2 370 _ 275 °F
113 + 50
tc=tav = = 81.5 °F
2

. Menentukan Overall Heat Transfer
Dari tabel 8 Kern, hal : 840, untuk sistem gases-brine water maka :

Ub = 2 - 50 Btu/hr fi2 °F
Asumsi :
Up = 38 Btu/hrftz°F
_Q
(Up . AT)
38 x 90.48

Karena luas permukaan yang dibutuhkan untuk perpindahan panas lebih
besar dari dari 120 ft2 maka digunakan heat exchanger jenis shell and
tube exchanger.

. Menentukan Spesifikasi Shell and Tube
Dari tabel 10 Kern, dipilih tube dengan spesifikasi :
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oD = 1 in 11/4 triangular pitch

BWG = 8

ID = 0.670 in

a't = 0.355 inm?

Surface = 0.2618 ft?/ft

Panjang = 10 ft

Pass = 4

Nt = 48

mlah tube (N= A
Surface . Panjang

48.2608

0.2618 x 10

= 18.4342 buah

Dipakai Nt standar sebanyak 48 buah (Tabel 9. Kern, hal: 842)
Dari tabel 9 Kern, dipilih spesifikasi :
Pitch =1 4/16 in triangular

Bagian shell:

IDs = 12 in (Table. 9, Kern)
Pass = 4

cC = 025

B = IDs/5 in = 2 in

e Kaoreksi harga Up

u_ —— y
Nt standar pe
__ 184342 =
e X 38 = 14.6 Btu/jam.ft2.°

14.5938 Btu/hr fi2

N

38
under design sebesar 160.39% < 10% (Memenuhi)

e Harga A sebenarnya
A = Ntstanda x L x a't
= 48 x 10 x 0.355
= 1704 ft?

e Laju alir umpan
Laju alir fluida panas (umpan masuk)

= 238.2009 kg/jam
= 525.1425 Ib/jam

Laju alir fluida dingin (air)

= 41.7697 Kkg/jam
= 92.0863 Ib/jam
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d. Menghitung Uc dan Rd

Shell (Fluida Dingin)

Tube (fluida panas)

* Flow Area * Flow Area ompone| B
at = 0.355 in? as = IDs x C’B/144 Pt AA 5
at = Nt x__ at = 0.0400 ft? PAA 1

144 x n W 9
at =48 X Total
144 x 4
= 0.0296 ft? Viskositas
ompone|Mas

* Mass Velocity * Mass Velocity CH30H| 0.01

ot =—W Gs —W C3H807 0.677
At As C6H140 | ####
— 92.0863 __ 5251425 Total | ###
0.0296 0.0400 (Yaws, 1997)
= 3112.775 Ib/jamft2 = 13128.5615 Ib/jam ft2
Konduktivitas
* Menentukan bilangan Reynold * Menentukan bilangan Reynold ompong Mas
___ Gt Tav = 275 °F CH30H| 0.01&
3600 p H = 049 Ib/ft jam C3H802 0.677
= 3112.774731 De = 0.0608 ft C6H140| ####
3600 . 62.5 (Fig. 28 Kern, hal: 838) Total | ##H##
= 0.0138 fps k = #NUM! Btu/ft jam (Yaws, 1997)
(Tabel 4 Kern, hal: 800)
Pada, ¢ = 216.01 Btu/lb.°F __ to
tc =815 °F (Fig. 2 Kern, hal: 804) | Komponen
1 = 2.0000 cp CH30H[ CH3
= 4.8400 Ib/ft jam C3H80] C3H¢
(Fig. 14 Kern, hal: 823) C6H1403C6H1
D = 0.056 ft -
Re = De.Gt Re = De.Gs
H H
- 0.056 x 3112.7747 __0.0608 x 13128.5615
4.8400 0.4922

= 35.908 (laminar)

= 1622.6137 (laminar)

- Menghitung ho
(Fig. 28 Kern, 1950 hal 834)

jH= 3
p = 2.00cP
= 4.84 Ib/jam.ft

k = #### Btu/hr ft? °F/ft
(Kern,1960 hal 800 Table.4)

- Menghitung ho
(Fig. 28 Kern, 1950 hal 838)

jH = 21
Hmix = 020 CP
= 0.49 Ib/jam.ft

Kmix= #### Btu/hr ft? °F/ft
(Kern,1960 hal 804 Figur.2)
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Cp= 1 Btu/lb°F Cpmix = 216.01 Btu/Ib°F
W = 0.2034 cP
= 0.4922 Ib/jam.ft
sehingga nilai ho yang didapat : sehingga nilai ho yang didapat :
: [ i
hlszkcxp b t} d{s}
hi = JH’k cpxp) Y3 113
¢t
hit _ ,
N = 39.2805 u/jam.ft o = #NUM!  Btufjam.f °F
tw = #NUM! °F tw = #NUM! °F
bw=1.2000 cP
= 2.9040 Ib/jam.ft
hio = hi x ID (m 0.14 )
o ¢ OD b == =1.00
0.67 )
= 39281 «x
1
= 26.318
0.25
& = 2.2087
1)
- Koreksi nilai hio - Koreksi nilai hio
ho
hiozmx t ho == X ¢s
t s
= 263180 x 2 = #NUM! x 1.0
= 37.2138 Btu/jam.ft2°F = #NUM!  Btuljam.ft* °F
e. Clean Overall Coefficient (Uc)
_ (hiox ho) _37.2138 x #NUM!
(hio+ ho) 37.2138 + #NUM!

Uc = #NUM! Btu/hr ft2 °F

f. Design overall coefficient, Ud
a" = 0.3550 ft¥ft

Total surface =NtxLxa"
Total surface = 48 x 10 ft x 0.3550 ft¥ft
= 170.4000 ft2
ud = Q
Total suface x AT
165927.6320  Btu/jam
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170.4000

g. Dirt Factor (Rq)

ftz x 90.478 °F
= 10.7624 Btu/jam.ft>.°F

Persamaan 6.13 (Kern, D. Q., 1965: 108):

Rd = Uc - Up

Uc x Up
—_#NUM! - 10.7624
#NUM! x 10.7624

= #NUM! hr ft2 °F/Btu

> (Rd ketetapan =

0.0028 )

(Dari Coulson, 2003 vol 6, Tabel 12.2, hal 640) diperoleh :

Rd min organic liquid=
Rd min brine water =

Rd min total = 0.0028

Cek Rd Hitung > daripada Rd Ketentuan
— RdHitung - Rd Ketentuan

Ketentuan Desain

0.0002 m*°C/W =
0.0003 m*°C/W =

0.0011 (jam)(ft®)CF)/Btu
0.0017 (jam)(ft®)CF)/Btu

(jam)(ft?) (°F)/Btu (Rd ketentuan)

Rd Ketentuan

#NUM!

- 0.00285

X 100%

0.00285

=  #NUM!
Rd hitung >
(maksimal 5-10%)

k. Menghitung Ucdan Rq

#NUM! dari Rd ketentuan maka design dapat diterima

Shell Side Tube Side
Brine Water Fluida Panas (Distilat)
- Res = 35.9084 - Re = 1622.6137
Gambar 29 (Kern, D. Q., 1965: 839): Gambar 26 (Kern, D. Q., 1965: 836):
f =0.0004 ft¥in? f = 0.0030 ft¥in?
(Kern hal 808, Tabel 6): (Kern hal 808, Tabel 6):
Smix = 1.0000 Smix = #DIV/0!
Ds = 0.0047 ft ¢t = 0.7560

- Number of cross

Persamaan 7.43 (Kern, D. Q., 1965: 147):

N+1= 12*L/B
= 50.0000
- Pers.7.44 (Kern, D. Q., 1965: 147):
(fx Gs? x Ds x (N+1))
APs =
(6,22X 10X DEX S X §3)
= 0.0000 psi

- Pers. 7.45 (Kern, D. Q., 1965: 148):
APt = (fx Gt2x L x n)

(5,22 x 10° xD x s X ot)
= #DIV/O!  Psi

- Gambar 27 (Kern, D. Q., 1965: 837):

V' = 0004 psi
2X g
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Memenuhi pressure drop

ketentuan liquid maksimal sebesar
10  psi (Kern, 1965, hal 840)

- Pers 7.46 (Kern, D. Q., 1965: 148):
4xn V2

AP, = X
S 2

= #DIV/0! psi

L

- Persamaan 7.47
(Kern, D. Q., 1965: 148):

AP = APy + AP
AP =#DIV/O! psi + #DIV/O0! psi
= #DIV/0! psi

Memenuhi pressure drop ketentuan
untuk liquid maksimal sebesar

10  psi (Kern, 1965, hal 840)
Summary
Shell Tube
37.2138 h outside #NUM!
Uc #NUM!
ud 10.7624
Rd calculate #NUM!
Rd required 0.0028
0.0000 calculated AP| #DIV/0!
10 allowable AP 10
Tabel C.38 Spesifikasi Kondensor 2
RESUME
Nama alat : Kondensor 2
Kode . E-333
Fungsi . Mengkondensasikan hasil atas dari MD
Jumlah : 1 buah
Jenis . Shell and tube heat exchanger

Bahan konstruksi
Media pendingin

Tube Side

- 0D 01

- BWG . 8

- ID 1 0.670
- Panjang . 10.000
- Passes 4
Shell Side

- Pitch 11/4
- Passes T4

- Baffle space : 2.4000

in

in

ft

in

in

: Stainless Steel SA-304 Grade B
: Brine water, 10 °C

0.0254 m

0.017 m
3.048 m

triangular pitch

0.0610 m
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C.34 ACCUMULATOR (ACC-3234)

Type : Vessel Silinder Horizontal Elliptical
Fungsi : Sebagai penampung arus keluaran kondensor pada MDi untuk
menjaga kontinuitas, kestabilan aliran reflux dan distilat
Tujuan : 1. Menghitung volume vessel
2. Menentukan diamater (tinggi) dan panjang vessel
3. Menentukan tebal vessel
4. Menentukan tebal dan tinggi head

Kondisi Operasi :

- Temperatur (T) = 188.0 °C

- Tekanan (P) = 1 atm = 14.7 psi
Jumlah : 1 unit

Langkah Perancangan

1. Menentukan Tipe Tangki
Tangki dipilih dengan bentuk silinder horizontal dengan head berbentuk

elliptical, dengan pertimbangan:

a. Tangki silinder horizontal digunakan pada tangki penyimpanan untuk
cairan yang mudah menguap.

b. Banyak digunakan sebagai tutup pada tangki penyimpanan silinder
horizontal pada tekanan atmosfer.

2. Menetukan Bahan Konstruksi Tangki
Bahan konstuksi yang dipilih adalah Carbon Steel SA-283 Grade C
dengan pertimbangan:
a. Tekanan maksimum yang diijinkan cukup rendah (12650 psia).
b. Korosi dan temperatur masih bisa dipertimbangkan sebagai faktor yang
diijinkan.
c. Penggunaannya paling murah dan mudabh.

3. Menentukan Dimensi Utama Accumulator
Aliran masuk accumulator = aliran keluar kondensor

pcamp = 1.3523  kg/m®=  0.0844 Ib/ft®

a. Menghitung Volume Tangki
Waktu tinggal, tt= 5 menit = 0.08 jam (Treyball, 1981: 397)

Rate volumetrik ~ _ massa
(Fv) p campuran
__238.2009
1.3523
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= 176.1450 m%jam

Viig= Fvx t
= #i#H#HE X 0.08
= 14.6788 m® = #HHHHHH 3

Volume total tangki = volume shell + volume head
Operasi fase cair maka, VIiq= 0,80 Vt
Volume tangki (Vt) B i
0.8
= #HH 2 = 1119691.47 in®

. Menentukan Diameter (Tinggi) dan Panjang Vessel

Rasio L/D=4-5 (Treyball, 1981: 397)

diambil: L/D = 4

Berdasarkan (Brownell & Young, 1969: 80), untuk vessel dengan elliptical
dished head , maka:

Vt = n.D? Lo+ n.D?

4 12
Vt= nD? 4 D + nD®
4 12

st = 314 D° +  0.2617 DB
wsy = 3.4017 D°
D®= 190.4859
D= 57538 ft = 69.0455 in (Tinggi vessel)
Maka,
L = 4D

4 x  5.7538 23.0152 ft = ###HHH# In

Tinggi cairan dalam tangki:
Vlig = 3.4017 D
HE = 34017 D?

D¥= 152.3887
D= 53413 ft
Maka, tinggi cairan dalam tangki (H lig) = 53413 ft

. Menentukan Tebal Shell

Tekanan design accumulator :

Pd = P opr + P hidrostatis
digunakan faktor keamanan = 20%

ph= £ X Hlig x algc
144
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= _0.0844 x 53413 x 1
144

= 00031 psi

Sehingga,
Pd= (147 + 00031 Jx 1.2 = 17.6388psi

Tebal dIiDndding shell dihitung dengan persamaan:
r

——1 + C  (Brownell, 1959;
254)  2(F E +0,4.Pd)

dimana: ts = Tebal shell
f = Tekanan yang diij (Brownell, 1959: 251)
= 12650 psiuntuk Carbon Steel SA-283 Grade C
E = Effisiensi pengela (Brownell, 1959: 254)
= 80% untuk double welded butt joint
D = Diameter tangki (ID)
C = Faktor koro 0.13 in (Brownell, 1959: 172)
Pd = Tekanan design, psi

Sehingga,

_ 17.6388 x 69.0455 + 0125
2| 12650 x 0.8 J+[0.4 X 17.6388]
= 0.1852 in = 0.0047 m

Diambil tebal standar = 0.1875 in

ob = ID + (2 x tebal shell)
= 69.0455 + [ 2 x 0.1875 ) = 69.4205 in
Dari Tabel 5.7 (Brownell, 1959: 89), dipilih OD standar = 16 in

Standarisasi ID

ID = 0D - (2xtebal shellﬁ
16- [2x 01875

= 15.6250 in
= 13021 ft = 0.3969 m
Standarisasi Hs:
Hs =4 x 1D
= 4 x 156250 = 625000 in = 1.5875m

Dari Tabel 5.7 (Brownell, 1959: 89), diperoleh:
icr= 1 in
r = 15 in

. Menentukan Tebal dan Tinggi Head
Digunakan head jenis elliptical dishead head

o Keterangan Gambar :
f "ﬁhﬁ ID = Diameter dalam head (in)
/(‘““" 4 / b OD = Diameter luar head (in)

l T a = Jari-jari dalam head, 1D/2 (in)
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/ AL t =Tebal hea(in)

i r=rc

OA = tinggi head total
sf = Straight flange (in)
b = Tinggi head (in)

icr = jari-jari dalam sudut dish

Tebal head dihitung dengan persamaan:

Pd. D
th =—————— :
of E - 0,2.Pd+ C Brownell, 1959: 256
th = 17.6388 x 15.6250 + 0.125
2( 12650 x 0.8] - [ 0.2 x 17.6388]
0
= 0.1386 in = 0.0035 m
Tebal head distandarisasi dari Tabel 5.7 (Brownell, 1959: 89): 1/5 in

sf = 1% -2in —>untukth= 1/5 in (Brownell, 1959: 88)
diambils = 2 in
a = 1/21D= 1/2x 15.6250 = 7.8125 in
AB =a-icr= 78125 - 1 = 6.81 in
BC =r-icr= 15 -1 = 14.0 in
AC = = 12.2307 in
b = r-AC = 15 - 122307 = 27693 in
OA =th+b+sf
= 019+ 27693 + 2.0 = 49568 in
Jadi, tinggihead (Hh) = 4.9568 in = 0.1259m
Maka, panjang total accumulator = L + 20A
62.5000 +( 2 x 4.9568 |
= 72.4136 in
= 1.8393 m
Tabel C.34 Spesifikasi Accumulator
RESUME :
Nama Alat Accumulator-0 1
Kode Alat acc-334
Fungsi Sebagai penampung arus keluaran kondensor pada MD
untuk menjaga kontinuitas dan kestabilan aliran keluar.
Tipe Tangki silinder horizontal dengan head berbentuk elliptical
Tekanan 1 atm
Temperatur : 188.00 °C
Bahan Konst: Carbon Steel SA-283 grade C
Jumlah 1 Buah
Waktu Tingg: 300 s
Volume Tan: 647.9696 ft3
Diameter Lu : 16 in
Panjang Tan:  72.4136 in
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Tebal shell : 3/16 in
Tebal head : 3/16 in
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C2 Pompa

Fungsi

Jumlah =
Tujuan 01

11 Propilen Oksida (L-335)

= Alat untuk mengalirkan hasil atas MD ke tangki penyimpanna propilen glikol

1 buah

. Menentukan tipe pompa

2. Menentukan bahan konstruksi pompa
3. Menghitung tenaga pompa

4. Menghitung tenaga motor

Langkah Perencanaan

1). Menentukan Tipe Pompa
Pompa yang dipilih adalah pompa sentrifugal dengan pertimbangan
sebagai berikut (Peters & Timmerhaus hal.521):
- Konstruksinya sederhana, harga relatif murah dan banyak tersedia.
- Kecepatan putarannya stabil.

- Biayap

erawatan paling murah dibandingkan dengan tipe pompa lain.

2). Menentukan Bahan Konstruksi Pompa

Bahan kons

truksi yang dipilih adalah Stainless Steel 304 karena :

- Tahanterhadap korosi.
- Batas tekanan yang diijinkan besar (s.d 22500 psi).
- Batas suhu yang diizinkan besar (-65°F s.d 650°F ).

Suhu = 30 =303.15 K
Tekanan = 1 atm
Laju Alir . p
Komponen (ka/jam) n (kmol) Xi Tref (kg/m)
C3H802 60.1549 1.0372 0.9995 25 0.8230
H20 0.0301 0.0017 0.0005 25 1.027
TOTAL 60.1850 1.0388 1.0000
0.036856969 Lb/s
Komponen Tc (K) B p (kg/m?) n (cP) p mix (cP)
c3h802 592.71 0.0011 0.8183 1.0492 1.0487
H.O 647.13 0.0010 1.0218 0.8150 0.0004
TOTAL P 0.8184 1.8642 1.0491
H o OGO 1IH
plig = dan; p =
(1+B(Te-To)) (Te-T)**
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Sehingga diperoleh densitas campuran

Sehingga viskositas

0.9532
0.000641
2.3060

0.8184
0.051094 Ib/ft®

cP
Ib/ft.s
Ib/ft.jam

3). Menentukan Kecepatan Volumetrik Fluida

Qf

massa

p
60.1850

Kg/jam

0.8184

73.5383

0.7214 cuft/s
323.7671 gpm

Kg/m®

m*/jam

4). Menentukan Diameter Optimal Pipa

Diperkirakan aliran fluida turbulen (NRe > 2100), sehingga digunakan
persamaan untuk Di <1 in, yaitu :

Di opt
Dimana :
Di opt
Qf
p

maka:
Di opt

Dari App. A.5-1 Geankoplis, 1993 hal. 892 dipilih pipa dengan spesifikasi :

Dnom =

ID
oD =
A

Sch

4'7 X Qf0,49 X

0,14
p

= diameter dalam optimum, in
= flowrate, (Ib/s)/(kg/s)

=80

densitas fluida

Ib/ft3

47 x [ 0.7214 cuft/s

2.6410 in

1.000 in = 0.083333 ft

0957 in = 0.0798 ft

1315 in = 01096 ft
= 0.0050 ft? = 4.6359

5). Menghitung kecepatan linier fluida (V)

) ™ x [ 0.0511

in?

Kecepatan linier fluida dapat dicari dengan menggunakan persamaan
sebagai berikut :

- _Q
V_A

Dimana :
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V = kecepatan linier aliran fluida, ft/s
Qf = laju alir volumetric, ft¥s
A = inside sectional area, ft?

Maka kecepatan linier fluida adalah :
= 07214 ft¥s

0.0050 ft?
= 144.5607 ft/s

6). Menghitung bilangan reynold (Nre)

IDXVXp
= u
— 0.08 ft

Nre

X 144.5607 ft/s X

0.051094 Ib/ft?

0.0006 Ib/ft.s

919.5826

a. Menghitung Panjang Ekivalen (Le)
Asumsi panjang pipa lurus (L) =
ID= 0.0798 ft

10

(asumsi aliran turbulen benar)

m =

32.808 ft

Dari tabel 2.10-1 (Geankoplis, 1997: 93) untuk aliran turbulen diperoleh:

TipeFitting/ | 5 ah | kf | Totkf | Le/D (Ft) Le

Valve
elbow 90° 3 0.75 2.25 35 1x35xID= 8.37375
gate valve 1 4.5 4.5 225 1x225x1ID= | 17.94375
coupling 1.666667| 0.04 | 0.066667 2 249 x 2 x ID= | 0.2658333

Total 6.816667 26.583333

Sehingga, XL = L+XLe
= 32808 + 26.5833 = 59.3913 ft

6) Menghitung Energi yang Hilang Akibat Gesekan
- Pada pipa lurus

4f  v2 AL
k= 2.1D.gc
Dimana:
YXF = Friction loss (ft.Ibf/Ibm)
f = Faktor friksi
v = Kecepatan linier fluida (ft/s)
AL = Panjang pipa (ft)
ID = Diameter dalamtangki (ft)
gc = 32174 |bm.ft/Ibf.s?

Menghitung Fanning Friction Factor (f):
Dari Fig. 2.10-3 Geankoplis, hal 94 didapat:
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Untuk commercial steel — &

0.000046 m
0.000150918 ft

_& 0.00015

= 0.001892
D 0.0798

Dari Figure 2.10-3 Geankoplis, dengan nilai Nre = 919.5826
didapatkan nilai f = 0.0075 sehingga:
sF = 4 X 00075 x (1445607 )2 x  26.5833
2 X 0.0798 32.174
Ib; . ft X
3247.6216

1bm

b). Sudden Contraction Losses at tank exit

VZ
he = ke —— . 2.10- i
c ° > % o (Eg. 2.10-16 , Geankoplis, 1993)
(A1>>A)), karena luas tangki (Al) sangat
X . besar dibandingkan luas pipa (A2)
Sehingga.
A .
Ke = 055 1 A (Geankoplis, 1993)
1
= 055 1 -0
= 055
a = 1  (untukaliran turbulen)
Maka,
\2 144.5607 2 Iby . ft
he = Kk—— = 055 = 5746.8938
2 X «a 2 X 1 Ibm
b). Sudden Enlargement Losses at tank exit
V2
hex = ke 2 X o
(A2 >> Al), karena luas tangki (A2) sangat
" A besar dibandingkan luas pipa (A1)
Sehingga.
Az )
Ke=]1 - . (Geankoplis, 1993)
1
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1
a = 1 (untukaliran turbulen)
Maka, V2 1445607 2
he = ke = 1.00 =
2 X a 2 X 1

d) Losses in fitting and valve
Instalasi pipa
DariFig. 127 Brown, 1956 hal. 141 dengan NPS =

- 1 buah gate valve fully open; Le 0.6 ft
Le = 1x 06 = 06 ft
- 3 buah standard elbow; Le = 15 ft
Le = 3x 15 = 45 ft
- 1 buah sudden enlargement ; Le = 15 ft
Le = 1x 15 = 15 ft
-1 buah sudden contraction ; Le = 09 ft
Le = 1x 09 = 09 ft
- 1 buah swing check valve ; Le = 6 ft
e = 1X 6 = 6 ft
- Panjang ekivalen pipa lurus, Y Le = 135 ft
Panjang pipa lurus = 10
= 32.8080
Panjang pipa total = 46.3080
= 14.1147
hi= K % (Pers.2.10-17, Geankoplis)
2qc
= 68167 x 1445607 2 = 22137954 ft.Ibf/lbm
2 32174
Jadi, total energi yang hilang akibat gesekan:
SF = Fe  + he + hex + hy
= 3247.6216 + 5746.8938 + #######H + 2213.7954
= #uHAE fLIDf/Ibm
. Menghitung Static Head (head karena perbedaan ketinggian)
Tinggi pemompaan, Az = 12.5049 ft = 3.8115
Static head - Az q
¢ 32.17 fi/s?
= 12.5049 X

32.17 |om.ft/Ibf.s?
= 125049  ft.Ibf/lom

Menghitung Velocity Head ( Head karena perbedaan kecepatan)

436

b . ft

m

m
ft

ft

m

m



10.

11.

Karena pada 2 titik reference dianggap sama, maka Vi = V- = 144.5607
Av 2
Velocity head =

y 20
Sehingga velocity head (AV?/ 2agc ) = 324.7622 ft.Ibf/lbom
Menghitung Pressure Head (Head karena perbedaan tekanan)
Menghitung Pressure Head :
P. = P, = 14.7  Psi
AP = 0
Sehingga, AP/p =0
Menghitung Energi Mekanik Pompa:

AV? 9 AP
-Wf = + Az + +>F
2XaXxgc gc p

Dimana:
WIf = tenaga yang ditambahkan ke dalam sistem per satuan massa
Sehingga:
- Wf = 13 + 3247622 ft. Ibf/lbm + O + #HaeHE ft. Ibf/lbm

= 21994.4757 ft. Ibf/lbm
Menghitung Broke Horse Power (BHP):
BHp = M-CWD)

550 .1
dari Figure 14-37 Timmerhaus hal. 520, untuk Qf = 323.7671 gpm
diperoleh ) pompa = 0.010
Sehingga:
BHP = 0.0369 X 21994.4757

550 X 0.01
= 147.3909 Hp; maka digunakan power =

d. Menghitung Tenaga Motor
Dari Figure 14.38, Timmerhaus untuk BHP = 2
diperoleh n motor = 0.820

Sehingga power motor yang diperlukan:
HP
P motor =

N

_ 21 Hp
0.82

= 2561 Hp

Dipilih motor standar dengan power = 3 Hp (Standard NEMA)
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Tabel C.2 Spesifikasi Pompa 11

RESUME

Nama Alat - Pompa Propilen Glikol
Kode : L-335
Fungsi . Alat untuk mengalirkan hasil atas MD ke tangki penyimpanna propilen g
Tipe . Centrifugal pump
Bahan Konstruksi . Stainless Steel 304
Jumlah 1  buah
Rate Volumetrik 0.7214  ft3/s
Kecepatan Aliran 1445607  ft/s
Ukuran Pipa - NPS : 1 in
- Sch. Number ; 80
- OD » 0109 ft = 00334 m
- ID : 0.0798 ft = 0.0243 m
Power Pompa 2.0 Hp
Power Motor 3.0 Hp
161.8
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C.20 Cooler -1 (E-433)

nk'én

ssssss

P

oooooooo

Fungsi  : Mendinginkan produk keluaran kondenser sebelum ke tangki penyimpanan propilen glik
Tipe : Shell and Tube Heat Exchanger

Bahan  : Stainless Steel SA-316 Grade A

Jumlah  : 1 buah

Langkah Perancangan

1. Menentukan Tipe Cooler
Jenis cooler tipe Double Pipe Heat Exchanger jika luas permukaan
perpindahan panas < 120 ft? dan jika luas perpindahan panas >120 ft* maka
dipilih tipe Shell and Tube Heat Exchanger .

2. Menentukan Bahan Konstruksi Cooler
Dalam perancangan ini dipilih Stainless Steel SA-316 Grade A untuk
annulus dan inner pipe dengan pertimbangan :
- Struktur kuat dengan allowable stress value sebesar 12650 psi dan suhu
maksimum 650°F (Tabel 13.1, Brownell & Young)
- Dapat dibuat dalam bentuk kompleks
- Hargarelatif murah

3. Perhitungan Cooler
Laju alir = 2413.6037 kg/jam
= 5321.0790 Ib/jam

Tabel C.XX Aliran Masuk Cooler

Aliran Masuk Cooler
Massa Fraksi n .
Senyawa ka/jam Berat kol Fraksi mol
CH30H 460.1927 0.1907| 6.0532 0.0553
C3H802 1844.0084 | 0.7640( 102.3596 0.9345
C6H1403 109.4026 0.0453| 1.1155 0.0102
Total 2413.6037 | 1.0000( 109.5283 1.0000
Data dari neraca panas :
T.= 55.00 °C= 13100 °F
T, = 30 °C = 86.00 °F
ti = 10 °C = 50.00 °F

t2 =45 °C = 113.00 °F
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a. Heat and Material Balance
Dari neraca panas diperoleh :
Q = 421678.7725 kJ/jam
399674.3091
100.6117 kg/jam
221.8106 Ib/jam
2413.6037 kg/jam
5321.0790 Ib/jam

Massa pendingin

Massa fluida panas

b. Menentukan ATLMTD

Hot Fluid Cold Fluid | Difference
131.00 Higher T| 113.00 18.00
86.00 Lower T 50.00 36.00
45.00 Difference 63.00

AT LMTD 25.97 °F
Atz - Aty
LMTD = In At>
At
1800 - 36 _ 26 °F
In 18.00
36

R _T1-T2 131 -86.0_ 0.71
t2 - t1 = 113 - 50

t2 - t1 113 - 50
S = =0.78
Tl -tl = 131 - 50
Darinilai R dan S didapat nilai FT = 0.5 (Fig. 19, Kern: hal 828)
sehingga :
At = LMTD .Ft
= 2597 . 050
= 1298 °F

Menentukan Temferature Caloric (Suhu Rata-rata)
_ _ 131 +
Tc=Tav =

) = 109 °F
c=tay =8+ 50 _ g5
2

¢. Menentukan Overall Heat Transfer
Dari tabel 8 Kern, hal : 840, untuk sistem light organics - brine maka :

Ubo = 40 - 100 Btu/hr ft2 °F

Asumsi :
Up = 100 Btu/hr ft2 °F
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Qo
(Up . AT)

- 3996743091 _ 343 f2 > 120 fi2
100 x 12.98

Karena luas permukaan yang dibutuhkan untuk perpindahan panas lebih
besar dari dari 120 ft2 maka digunakan heat exchanger jenis shell and
tube exchanger.

. Menentukan Spesifikasi Shell and Tube
Dari tabel 10 Kern, dipilih tube dengan spesifikasi :

oD = 1 in 11/4 triangular pitch
BWG = 16

ID = 0.870 in

a't = 0594 im

Surface = 0.2618 ft#/ft

Panjang = 10 ft

Pass = 2

Nt = 118

A
Jumlah t=ube (Nt)
Surface . Panjang
- 307.8146
0.2618 x 10
= 117.5762 buah

Dipakai Nt standar sebanyak 118 buah (Tabel 9. Kern, hal: 842)
Dari tabel 9 Kern, dipilih spesifikasi :
Pitch = 11/4 in triangular

Bagian shell:
IDs = 171/4 in (Table. 9, Kern)
Pass = 2
C = 025
B = IDs/5in= 345 in
e Kaoreksi harga Up
U =¢X u
D Nt sandar D trial
__117.5762 -
=T 8~ 100 = 99.6 Btu/jam.fi2°

99.6409 Btu/hr ftz < 100
under design sebesar 0.36% < 10% (Memenuhi)

e Harga A sebenarnya
A = Ntstandar xL x a't
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700.92 ft?

e Laju alir umpan

118 X 10 x 0.594

Laju alir fluida panas (umpan masuk)

= 2413.6037 kg/jam
= 5321.0790 Ib/jam

Laju alir fluida dingin (air)
= 100.6117 Kkg/jam
= 221.8106 Ib/jam

d. Menghitung Uc dan Rd

Shell (Fluida Dingin)

Tube (fluida panas)

* Flow Area * Flow Area ompone| B
at = 0.594 in? as = IDs x C’B/144 Pt AA 60.
at = Nt x_ at = 0.0827 ft’ PAA| T76.

144 x n Y 18.

at =118 x_0.59 sa | 9.

144 x 2
= 0.2434 ft? Viskositas

ompong Mas

Mass Velocity *Mass Velocity AA | 0.00
Gt —W Gs =—W PAA | wit
At As W |
221.8106 5321.0790 SA | #iHH
0.2434 0.0827 " Total | #u

= 911.394  Ib/jam ft2 = 64376.0025 Ib/jam ft2

Konduktivitas

* Menentukan bilangan Reynold * Menentukan bilangan Reynold ompong Mas

vy = Gt Tav = 108.50 °F AA | 0.00

3600 p u = 153 Ib/ftjam PAA | it
=911.3943929 De = 0.0608 ft W |
3600 . 62.5 (Fig. 28 Kern, hal: 838) SA | #iHH
= 0.0041 fps k = 0.216 Btu/ft jam Total | ####
(Tabel 4 Kern, hal: 800)
Pada, ¢ = 1233.70 Btu/lb.°F to
tc =815 °F (Fig. 2 Kern, hal: 804) __Komponen
M = 2.0000 cp CHsCOOCOH
= 4.8400 Ib/ft jam CHsCOOOF
(Fig. 14 Kern, hal: 823) H20
D = 0.073ft H2S04
Re = DeGt Re = DeGs
g u
- 0073 x 911.3944 0.0608 x 64376.0025
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4.8400
= 13.652 (laminar)

1.5306
= 2558.543 (turbulen)

- Menghitung ho
(Fig. 28 Kern, 1950 hal 834)

jH= 56
W = 2.00cP

= 4.84 Ib/jam.ft
k = 0.33 Btu/hr ft? °F/ft

(Kern, 1960 hal 800 Table.4)

Cp= 0.78 Btu/lb°F

sehingga nilai ho yang didapat :

{ 17
hi _ jH K cpxu o
hi = I:k) cpl; s
jH
¢
t
hi
o " 57.4345  Btu/jam.ft* °F
tw= 107.81°F
wy= 1.2000 cP
= 2.9040 Ib/jam.ft
hio = hi X ID
O (o oD
0.87
= 57434 x
1
= 49.968
0.25
& %‘j = 1.6633
0
- Koreksi nilai hio
hio = mX t
t
= 499680 x 2

53.2091 Btu/jam.ft* °F

- Menghitung ho
(Fig. 28 Kern, 1950 hal 838)

jH = 30.0
Wmix = 0.63 cP

= 1.53 Ip/jam.ft
Kmix = 0.22 Btu/hr ft2 °F/ft

(Kern,1960 hal 804 Figur.2)

Cpmix= 1233.70 Btu/Ib°F

[ 0.6323 cP
1.5302 Ib/jam.ft

sehingga nilai ho yang didapat :
ho = jH k dpxu 0 %

QO - jH b cpxiL 13
S
ho
b 2197.3406 Btu/jam.ft? °F

tw= 107.81 °F

0.14
(I)s = s =1.00

- Koreksi nilai hio

ho =mX ds
¢

S

21973406 x 1.0
1406.7997  Btu/jam.ft? °F

e. Clean Overall Coefficient (Uc)
Cc = (hio x ho)

—53.2091 x 1406.7997

(hio + ho)

53.2091 + 1406.7997
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Uc = 51.2700 Btu/hr ft2°F

f. Design overall coefficient, Ud

a" = 0.5940 ft¥/ft

Total surface =NtxLxa"
Total surface = 118 x 10 ft x 0.5940 ft¥ft
= 700.9200 ft2
Q

ud =
Total suface x AT

399674.3091 Btu/jam

700.9200 ft2 x 12.984 °F

= 439158 Btu/jam.ft>.°F

g. Dirt Factor (Rq)
Persamaan 6.13 (Kern, D. Q., 1965: 108):
Rd = Uc - Up
Uc x Up
51.2700 - 43.9158

51.2700 x 43.9158
= 0.0033 hrft2°F/Btu > ( Rd ketetapan = 0.0028 )

(Dari Coulson, 2003 vol 6, Tabel 12.2, hal 640) diperoleh :

Rd min organic liquid=  0.0002 m?°C/W = 0.0011 (jam)(ft?)(°F)/Btu
Rd min brine water = 0.0003 m?°C/W = 0.0017 (jam)(ft*)(°F)/Btu
Rd min total = 0.0028 (jam)(ft)(°F)/Btu (Rd ketentuan)

Cek Rd Hitung > daripada Rd Ketentuan
Ketentuan Desain — RdHitung - Rd Ketentuan

Rd Ketentuan
_ 0.00327 - 0.00285 % 100%

0.00285
14.68%

Rdhitung >  14.68% dari Rd ketentuan maka design dapat diterima
(maksimal 5-10%)

k. Menghitung Uc.dan Rgq

f = 0.0004 ft¥in?
(Kern hal 808, Tabel 6):

Gambar 29 (Kern, D. Q., 1965: 839):

Shell Side Tube Side
Brine Water Fluida Panas (Bottom)
- Res = 13.6521 - Re = 2558.5426

Gambar 26 (Kern, D. Q., 1965: 836):

f = 0.0002 ft¥in?
(Kern hal 808, Tabel 6):
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Smx = 1.0000 Smix = 1.0321

Ds = 0.006 ft ¢t = 0.8861
- Number of cross - Pers. 7.45 (Kern, D. Q., 1965: 148):
Persamaan 7.43 (Kern, D. Q., 1965: 147): | APt = (fx Gt?x L x n)
N+1=12*L/B (5,22 x 10" x D x s X ¢t)
= 34.7826 = 1.E-06 Psi
- Pers.7.44 (Kern, P Q., 1965: 147): - Gambar 27 (Kern, D. Q., 1965: 837):
AP, = (fx Gs”xDs x (N+1)) , \ = 0.004 psi
(5,22 x 10" x De x s X ¢s) al
= 0.0001 psi
- Pers 7.46 (Kern, D. Q., 1965: 148):
. 4xn &
Memenuhi pressure drop AP, = X
ketentuan liquid maksimal sebesar > ¢ Xy
10  psi (Kern, 1965, hal 840) = 0.0310 psi

- Persamaan 7.47
(Kern, D. Q., 1965: 148):

AP = AP, + AP,
AP = 1.E-06 psi+ 0.0310 psi
= 0.0310 psi

Memenuhi pressure drop ketentuan
untuk liquid maksimal sebesar
10  psi (Kern, 1965, hal 840)

Summary
Shell Tube
53.2091 h outside 1406.7997
Uc 51.2700
ud 43.9158
Rd calculate 0.0033
Rd required 0.0028
0.0001 calculated AP| 0.0310
10 allowable AP 10
Tabel C.20 Spesifikasi Cooler-2
RESUME
Nama alat . Cooler -2
Kode - E-433
Fungsi : Mendinginkan hasil kondensat MD
sebelum dialirkan ke tangki penyimpananpropilen glikol
Jumlah : 1 buah
Jenis : Shell and Tube Heat Exchanger
Bahan konstruksi . Stainless Steel SA-316 Grade A
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Media pendingin
Tube Side

- OD

- BWG

- ID

- Panjang

- Passes
Shell Side

- Pitch

- Passes

- Baffle space

. Brine water, 10 °C

1 in = 0.0254 m
1 16

: 0870 in= 0.0221 m
: 10.000 ft= 3.048 m

:11/4 in, triangular pitch

: 34500 in = 0.0876 m
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C. Tangki Propilen Glikol(F-431)

/G\‘%:

rj%i

Fungsi . Tempat penyimpanan produk utama propilen glikol

Jumlah : 1 buah

Bentuk . Tangki silinder vertikal dengan flat bottom dan
conical roof

Bahan . Stainless Steel SA-304 Grade C

Lama penyimpanan : 30 hari

Suhu penyimpanan : 35 °C 308.15 K

Tekanan penyimpana : 1atm

Tujuan : a. Menentukan tipe tangki

b. Menentukan bahan konstruksi tangki
c. Menghitung kapasitas tangki
d. Menentukan dimensi tangki

Langkah Perencanaan

a. Menentukan Tipe Tangki

Tangki dipilih dengan bentuk silinder vertikal dengan flat bottom dan conical
roof karena tipe ini cocok untuk cairan dengan tekanan atmosfer (Brownell, 1959)

b. Menentukan Bahan Konstruksi Tangki
Bahan kontruksi tangki dipilih Stainless Steel SA-304 Grade C karena:
- Relatif tahan korosi bahan bersifat asam |
- Struktur kuat dengan allowable stress value sebesar 18855,2 psi
- Memiliki batas ketahanan suhu bahan hingga 650°F

c¢. Menghitung Kapasitas Tangki
Kapasitas produk
C3sH802

238.2009 kg/jam
171504.6448  kg/30 hari

Digunakan 1 buah tangki, sehingga:
Kapasitas produk — _ 171504.6448 kg

CH;COOOH 1
171504.6448 kg

Menghitung volume campuran dalam tangki Komponen
LajuMassa| P x/p CsHgO
Komponen | = osiam) | POV kgim®) | (kg/m?) CH30H
H.0 54,2528 0.2278 | 1.0270 0.2218 H20
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C3H802 183.9481 [ 0.7722 1.0330 0.7476 C3H802
CeH103 0.0000 0.0000 | 1.0818 0.0000 C6H1403
Na2S04 0.0000 0.0000 H2S04
TOTAL 238.2009 1.00 0.9693 NaOH

NaSO4
p campuran 1.0316  (kg/m?) Sumber : Ya

0.0644  (Ib/fe)

sehingga nilai volume campuran diperoleh:

v, =_Mmassa _ 171504.645 kg
Y7 densitas 1.0316  kg/m?3

HEHHHEHHA M3

5870947.847 ft3

Dirancang larutan mengisi 80% volume tangki, sehingga:
Over Design 20%

Vt= 1.2 x 166246.7136
= HHHHHEE mS = 7045137.4165 ft3

1254792.2898 bbl
52701276.1727 gal

d. Menghitung Dimensi Tangki
Menghitung diameter dan tinggi tangki
Pada bentuk silinder vertikal nilai L/D untuk storage liquid-liquid
antara 1-2 dipilih harga L/D = 1 (Tabel 4-18, Ulrich)
Hs= 1 D

Dimana sesuai persamaan 3.1 Brownell & Young, 1959 digunakan:
Vv = L. ID2.L_ 314.D%2.2 = (.7857 D3
4 4

Keterangan:

V = volume tangki (m3)

D = diameter dalam/ID (m)
Hs = tinggi shell (m)

sehingga volume total tangki adalah:
Volumetangki = 0.7857 D3
199,496.0563 0.7857 ID?
ID® = 253,904.0716
ID= 63.3223 m
207.7503 ft
2493.003 in
1 D
63.3223 m

diperolen Hs
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= 207.7503 ft

Diambil ukuran standar dari Appendix E (Brownell, 1959 him 346):

D = 40 ft= 121920 m = 480 in
H = 3 ft= 109728 m = 432 in
Kapasitas ukuran standar = 8060 bbl

Menghitung tekanan design tangki
Vs = m/4 x Hs? x H_
Keterangan:

HL = tinggi larutan dalam silinder (m)
Vs = volume shell (m?)
Hs = panjang horizontal shell (m)

Berdasarkan pers. di atas, maka tinggi larutan dalam tangki adalah:
V.= ####ﬁf### fts
L

H 5870947.8471

= 1/4XTC5(D2 = 1/4an( 40 )2
4670.0722 ft = 1423.438 m

Sehingga tekanan hidrostatik adalah:

p'mix_x_h liquid 0.0644  x 4670.0723 .4 ostasik
= 144 - 144
= 20887 psi

Dari perhitungan di atas maka diperoleh tekanan design berikut:
Faktor keamanan digunakan sebesar 1.2
P design = (P hidrostatik  + P operasi) x 1,2
(20887 + (1x 147))x 1
20.1464  Psi

Menentukan tebal tangki
Berdasarkan ukuran standar pada appendix E (Brownell, 1959) ,
maka jumlah dan ukuran lebar standar course yang digunakan adalah
N course = H = 36 = 6 course
6 ft 6

Berdasarkan persamaan 13.1 Brownell & Young, hal 254:
P. rits
c
f.E 06P

+

Keterangan:
ts = tebal shell (in)
P = tekanan design tangki (psi)

ri = jari-jari dalamtangki (in) = 240 in
c = faktor korosi = 0.125
E = efisiensi pengelasan = 0.8 (Tabel 13.2, Brownell hal. 254)
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f =allowable stress 130 psi(Tabel 7.6, Coulson, 2006)

18855.2  psi
sehingga diperoleh:
P.ri

“=fE o6p *°

— 20.1464 X 240.0000 + 0.125

(18855.2 x 0.8 ] -( 0.6 x 20.146)

= 0.4458 in

Diambil tebal shell standar 5/8 = 0.625 in (Tabel 5.7, Brownell hal. 91)

Menentukan dimensi tutup atas
Menghitung 6 (sudut angle dengan garis horizontal) dapat dicari dengan
persamaan 4.5 (Brownell, 1959: 64)

5 !; dimana:
sinB = W X ilg D = Diameter tangkl
Sl t  =Tebal shell course paling atas (in)
0 = Sudut cone roof terhadap garis horizontal
P = Tekanan desain
sing = 40 X 20.146
1000 x 0.6250 \ "6
= 0.1173
6 = 6.7348 °
th = PdxD :
2cos0((f.E)-(0.6.Pd))
20.146 Psi X 40 ft F 0125
2cos  6.7348 [15084.16)- [ 121 |
= 01519 in
Diambil tebal standar 3/16 = 0.1875 in (Tabel 5.7, Brownell hal. 91)
Untuk tinggi head (h) dapat dihitung dengan:
Sy | NSNS tan 6 = h
[ “ 05D
—',’ I Dalam hubungan ini:
D = Diameter tangki (ft)
" h = Tinggi head (ft)
tan 6.7348 = Htutup
05 x 40
Htutup = 2.3618 ft
Tebal Tutup Bawah
——
t =-1=F = 40 ft~/ 0.105—20-146
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- \i ] W = 18855.2
= 0.4623 in
Diambil tebal standar 5/8 = 0.6250 in (Tabel 5.7, Brownell hal. 91)

Total tinggi tangki = Htutup + Htangki

= 23618 ft+ 40 ft
42.3618 ft
12,9119 m

Tabel C.5 Spesifikasi Tangki Propilen Glikol

RESUME

Nama Alat . Tangki Propilen Glikol
Kode : F-431
Fungsi : Tempat produk utama Propilen Glikol
Tipe . Tangki silinder vertikal dengan flat bottom dan

conical roof
Bahan Konstruksi : Stainless Steel SA-304 Grade C
Kapasitas :199496.0563 m3
Jumlah : 1 buah
Waktu tinggal 30  hari
Diameter Tangki : 40 ft = 121920 m
Tinggi Tangki : 36 ft = 10.9728 m
Tekanan Operasi  : 1 atm
Suhu Operasi . 30 °C
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C.39 Reboiler- 01 (E-336)

Steam

Umpan
Fungsi : Menguapkan kembali hasil bawah Menara Distilasi
Tipe : Double Pipe Heat Exchanger
Bahan : Stainless Steel SA-304 Grade C
Jumlah : 1 buah
Rate masuk #REF! kg/jam
Tujuan : 1. Menentukan tipe reboiler

2. Menentukan bahan konstruksi reboiler
3. Menentukan spesifikasi reboiler
4. Menghitung pressure drop

Langkah Perencanaan :

1. Menentukan Tipe reboiler

kondensor yang dipilih adalah tipe Shell and Tube Heat Exchanger jika luas
permukaan perpindahan panas > 120 ft* dan jika luas perpindahan panas <120 ft?

maka dipilih tipe Double Pipe Heat Exchanger (DPHE)

2. Menentukan Bahan Konstruksi reboiler

Bahan konstuksi yang dipilih adalah Stainless Steel SA-304 Grade C dengan
pertimbangan :

- Tahan korosi

- Memiliki batas tekanan yang diijinkan besar (s.d 18750 psi)

- Memiliki batas suhu yang diijinkan besar (-25 °F - 1500 °F)

3. Menentukan Spesifikasi reboiler
a. Material and energy balance
Dari neraca massa dan neraca panas didapat data-data sebagai berikut :
Beban panas (Q) = 399329.5204 kJ/jam
378497.0432 Btu/jam
#REF! kg/jam
#REF! Ib/jam
205.9886 kg/jam
454.1266  Ib/jam

Massa fluida dingin

Massa fluida panas

b. Menghitung log mean temperature difference (ATLvTo)
Fluida Panas : steam

Thin = T1 = 200 °C = 392 °F
Thout = T2 = 200 °Cc = 392 °F
Fluida Dingin : Produk campuran Asam Perasetat, Asam Asetat dan Air
Tcin =1t1 = 9107 °C = 196 °F
Tcout =12 = 9162 °C = 197 °F
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Fluida Panas Fluida Dingin Selisih At
392 Suhu tinggi 197 195 Aty
392 Suhu rendah 196 196 Aty
0 Selisih 1 1
AT _ (T1-t2) - (T2-t1) (Kern,1965. hal 113, Pers, 5.14)
LMTD —
| (T1-t2)
T2-1)
A 392 op . 197 o - (392 op . 196 °F
Timto = [ ] [ ]

[ 392 °F - 197 OFJ
[ 392 °F - 196 OF]
= 19 °F

_Ti-T,_ 392392 _
-t 197 - 196

tot; 197 - 196 _ -~
Ti-t, 392 - 196 ‘

R

Dari Fig. 18 (Kern, 1950: 828) diperoleh faktor koreksi Fr 0.99

sehingga :

At = LMTD . Ft
= 196 .0.99
= 193.62 °F

¢. Menghitung suhu caloric (Tav dan tav)

= R
tav =————— — = 196 °
2 F

d. Menentukan Overall Heat Transfer
(Dari Kern,1965, Table 8 hal 840) diketahui harga Ud untuk fluida dingin

campuran asam perasetat, asam asetat dan air) merupakan light organics
dan fluida panas (steam) didapatkan :

Ud = 100 - 200 Btu/hr fiz°F (Dari Kern,1965, Table 8 hal 840)
Trial Ud = 100 Btu/hr ft2 °F

- Q (Eq6.11, Kern, 1983: 107)
(Ud., AT)S
399329.5204

= = 20418 ft2
100 x 196

karena A < 120 ft?maka digunakan Double Pipe Heat Exchanger (DPHE)

e. Menentukan Rate Fluida
Dari Tabel 6.2 (Kern, hal 110) diketahui bahwa flow area di inner pipe
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lebih besar dari pada di annulus , maka fluida dingin yang massanya
lebih besar ditempatkan di dalam inner pipe sedangkan steam berada d
annulus karena mempunyai laju alir massa yang lebih kecil.

- Menentukan dimensi heater
Keterangan:
D, = diameter dalam pipa luar = diameter annulus
D: = diameter luar pipa dalam = diameter inner pipe

Dari Tabel 11, Kern hal. 844, diperoleh data sebagai berikut:
IPS = 4 x 3

Schedule number = 40

Diameter annulus:

OD = 450 in= 0.375
ID = 4026 in= 0335 ft

Diameter inner pipe :

OD = 350 in= 0292 ft = D
ID = 3.068 in= 0256 ft = D

~+
Il
¥

Annulus Inner Pipe
Fluida Panas (Steam) Fluida Dingin (Hasil Bawah MD)
5. Flow Area, aa 5. Flow Area , ap
D= 0375 ft D = 0256 ft
D:= 0292 ft ap =n x (D%4)
aa = Yam X (D2— D) = Ynx ( 0.256 )?
=Ymnx ( 0375 2- 0.2922) = 0.0514 ft2
= 0.0436 ft2
Diameter equivalen, De
De= (D:2-D:?)/D: (Eq6.3 Kern)
= ( 0375 2- 0.292?
0:292
= 0.1905 ft
6. Mass Velocity, Ga 6. Mass Velocity , Gp
Ga = W/aa Gp = W/ap
454.1266 Ib/jam #REF! Ib/jam
0.0436  ft2 © 00514 ft2
= 10404.4601 Ib/jam ft2 = #REF! Ib/jam ft?

Bilangan Reynold (NRe) Bilangan Reynold (NRe)

Tav = 3920 °F tav = 196 °F
u = 0014 cP W = #H#HHHE CP
= 0.034 Ib/ft.jam = ##HH### |b/ft.jam
Nre = De*Ga/p (Eq 7.3 Kern)[Nre = D*Gp/u (Eq 7.3 Kern)
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Nre =_0.190 x 10404.460 Nre 0.256  x #REF!

0.034 #DIV/0!

= 58492.4044 (Turbulen) = #REF! #
7. Menghitung ho 7. Menghitung hio
ho= 1500 Btu/jam.ft? °F hi = Hk|epu)™ [ u j“
(Kern, 1950, Hal. 164 DI k ] Uw
*) (Fig. 24 Kern, 1950 hal 834)
L/D= 78
ju = 120

*) (Kern, tabel 5:801)

K = ###### Btu/jam.ft.°F
*) (Kern, fig 3:805)
CPmix = 0.15 Btu/lb.°F

hio = hix _ID
oD
hio = #DIV/O! Btu/jam.ft? °F

8. Clean Overall Coefficient, Uc
Uc = (hiox ho)/(hio + ho) (Kern, 1965 hal 112, Pers.6.7)
__ (_#DIV/O! x 1500 )
( #DIVIO! + 1500 )

= #DIVIO! Btu/jam.ft?* °F

9. Design Overall Coefficient, Ud

1 _1 +Rd (Kern, 1965 hal 112, Pers.6.10)
ud Uc

Dari tabel 12.2 Coulson, 2003 hal. 516 diperoleh :
Rd min organic liqu = 0.0011 jam.ft?.°F/Btu
Rd min kond steam =  0.0102 jam.ft?.°F/Btu

Rd min total = 0.0114 jam.ft2°F/Btu (Rd ketentuan)
1 1
= + 0.0114
uUd #DIV/0!
— = #DIV/0!
uUd

Ud = #DIV/O! Btu/jam.ft? °F

10. Luas untuk Perpindahan Panas
A = Q (Eq6.11, Kern, 1965: 107)
Ud x AT
399329.5204 Btu/jam
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1.0000 Btu/jam.ft?°F x 195.5745 °F
= 2041.8277 ft?

Menentukan jumlah hairpin yang digunakan , dari tabel 11, Kern hal. 844
Surface per lin ft A = 0.9170 ft#/ft

Panjang yang dibutuhkan
surface per lin ft
- 2041.8277 ft2 _ 5506639

0.9170  ft2/ft

Jika panjang pipa 20 ft maka jumlah hairpin  L/(2.Lpipa)
= 5567 = 56
Maka dikoneksikan 2 hairpins 20 ft dengan susunan seri

Koreksi harga A dan UD:
Harga Aaktua = 92 ft x 0.9170 ft#/ft

= 84.364 ft?

Ud _Q
AX AT

399329.5204 Btu/jam
84.364 ft* x 19557 °F
24.2026 Btu/jam.ft* °F

Rd (Uc - Ud)/(Uc x Ud)
_ (__#DIVIO! - 24.2026)
( #DIVI/O! x 24.2026 )
= #DIV/O! (jam)(ft)(°F)/Btu  (Rd hitung)
Cek Rd Hitung > daripada Rd Ketentuan

Rd Hitung - Rd Ketentuan
Rd Ketentuan

Ketentuan Desain =

#DIV/O! - 0.0114 X 100%
0.0114
= #DIV/0!
Rdhitung  #####H# dari Rd ketentuan maka design dapat diterima (maksimal 5%)
Pressure Drop
1. Menentukan friksi pada annulus | 1. Menentukan friksi pada pipe
De'=(D:-Di) (Eq6.4, Kern) UntukRe,  #REF!
= 0335 ft - 0292 ft f = 00035 + %4
= #REF! 04
0.044 ft 0353
= 0.0035 +
Re. = De'xGa #REF!
. =
[ = #REF! (Eq 3.47b, Kern)
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0.044 x 10404.460

0.034
13460.565

0.264

13460.6 °#

0.264
=0.0035 +
54.226
(Eq 3.47b, Kern)

f=0.0035 +

0.0528

(Kern,1965, Hal 808.Tabel 6)
S 1
p 62.5 X

1 62.50

(Kern,1965, Hal 808.Tabel 6)
S HHHEHH
p 62.5

X #t = #DIV/O!

2. Menghltun%AP pip

2. Menghltung AP pipa

2
3(] 0.0462 )
00010 ft
AFa + Ft i p
APad 144
_0.0147 + 0.00010,62.50
S T4

= 0.0064 psi
Pressure drop maksim 10 psi

)

(Eq 3.44, Kern) 4fG°L (Eq 3.44, Kern)
AFa— AFp— P
29p° De 29p’D
4[ O.OSZSJ{#######ﬁ‘Z [#REF'][ #REF! ]2 [ 92]]
2( 4.18E+08)( 62.50 )2 [0.044 [ 4.18E+08][ #t#t 2 [ 005
=0.0147 ft REF! ft
3. Menghitung V AP,= AFp X _p
V= Ga (Kern,1965 : 115 144
3600 p _[ #REF! x ######]
_ 10404.4601 : 144
3600 x 62.50 = #REF! psi
= 0.0£2162 Pressure drop maksim 10 psi
Ft=3
29

Tabel C.39 Spesifikasi Reboiler

RESUME
Nama Alat . Reboiler
Kode . E-337
Fungsi : Menguapkan kembali hasil bawah Menara Distilasi
Tipe : Double Pipe Heat Exchanger
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Bahan Konstruks : Carbon Sieel, S -304 Grade C

Jumlah 1 buah
Media Pemanas eam dengan ¢ hu 200°C = 200 °F
Annulus side
- Diameter Dala: 4.026 in = 0.1023 m
- Diameter Luar: 4.500 in = 0.1143 m
- AP Perhitunga : 0.0064 psi
Pipe side
- Diameter Dala: 3.068 in = 0.0779 m
- Diameter Luar: 3.500 in = 0.0889 m
- AP Perhitunga : 14.000 psi
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C2 Pompa

Fungsi

Jumlah =
Tujuan 01

12 Propilen Oksida (L-337)

= Alat untuk mengalirkan hasil bawah MD ke tangki penyimpanan dipropilen glikol

1 buah

. Menentukan tipe pompa

2. Menentukan bahan konstruksi pompa
3. Menghitung tenaga pompa

4. Menghitung tenaga motor

Langkah Perencanaan

1). Menentukan Tipe Pompa
Pompa yang dipilih adalah pompa sentrifugal dengan pertimbangan
sebagai berikut (Peters & Timmerhaus hal.521):
- Konstruksinya sederhana, harga relatif murah dan banyak tersedia.
- Kecepatan putarannya stabil.
- Biaya perawatan paling murah dibandingkan dengan tipe pompa lain.
2). Menentukan Bahan Konstruksi Pompa
Bahan konstruksi yang dipilih adalah Stainless Steel 304 karena :
- Tahanterhadap korosi.
- Batas tekanan yang diijinkan besar (s.d 22500 psi).
- Batas suhu yang diizinkan besar (-65°F s.d 650°F ).
Suhu = 30 =303.15 K
Tekanan = 1 atm
Laju Alir . p
Komponen (ka/jam) n (kmol) Xi Tref (kg/m)
C3H1603 60.1549 1.0372 0.9995 25 0.8230
H-0 0.0301 0.0017 0.0005 25 1.027
TOTAL 60.1850 1.0388 1.0000
0.036856969  Lb/s
Komponen Tc (K) B p (kg/m?) n (cP) p mix (cP)
c3h1603 592.71 0.0011 0.8183 1.0492 1.0487
H-0 647.13 0.0010 1.0218 0.8150 0.0004
TOTAL P 0.8184 . 1.8642 1.0491
H 0 UHOIH
p lig = dan; B =
(1+B(Te-To)) (Te-T)**

459




Sehingga diperoleh densitas campuran

Sehingga viskositas

0.9532
0.000641
2.3060

0.8184
0.051094 Ib/ft®

cP
Ib/ft.s
Ib/ft.jam

3). Menentukan Kecepatan Volumetrik Fluida

Qf

massa

p
60.1850

Kg/jam

0.8184

73.5383

0.7214 cuft/s
323.7671 gpm

Kg/m®

m*/jam

4). Menentukan Diameter Optimal Pipa

Diperkirakan aliran fluida turbulen (NRe > 2100), sehingga digunakan
persamaan untuk Di <1 in, yaitu :

Di opt
Dimana :
Di opt
Qf
p

maka:
Di opt

Dari App. A.5-1 Geankoplis, 1993 hal. 892 dipilih pipa dengan spesifikasi :

Dnom =

ID
oD =
A

Sch

4'7 X Qf0,49 X

0,14
p

= diameter dalam optimum, in
= flowrate, (Ib/s)/(kg/s)

=80

densitas fluida

Ib/ft3

47 x [ 0.7214 cuft/s

2.6410 in

1.000 in = 0.083333 ft

0957 in = 0.0798 ft

1315 in = 01096 ft
= 0.0050 ft? = 4.6359

5). Menghitung kecepatan linier fluida (V)

) ™ x [ 0.0511

in?

Kecepatan linier fluida dapat dicari dengan menggunakan persamaan
sebagai berikut :

- _Q
V_A

Dimana :
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V = kecepatan linier aliran fluida, ft/s
Qf = laju alir volumetric, ft¥s
A = inside sectional area, ft?

Maka kecepatan linier fluida adalah :
= 07214 ft¥s

0.0050 ft?
= 144.5607 ft/s

6). Menghitung bilangan reynold (Nre)

IDXVXp
= u
— 0.08 ft

Nre

X 144.5607 ft/s X

0.051094 Ib/ft?

0.0006 Ib/ft.s

919.5826

a. Menghitung Panjang Ekivalen (Le)
Asumsi panjang pipa lurus (L) =
ID= 0.0798 ft

10

(asumsi aliran turbulen benar)

m =

32.808 ft

Dari tabel 2.10-1 (Geankoplis, 1997: 93) untuk aliran turbulen diperoleh:

TipeFitting/ | 5 ah | kf | Totkf | Le/D (Ft) Le

Valve
elbow 90° 3 0.75 2.25 35 1x35xID= 8.37375
gate valve 1 4.5 4.5 225 1x225x1ID= | 17.94375
coupling 1.666667| 0.04 | 0.066667 2 249 x 2 x ID= | 0.2658333

Total 6.816667 26.583333

Sehingga, XL = L+XLe
= 32808 + 26.5833 = 59.3913 ft

6) Menghitung Energi yang Hilang Akibat Gesekan
- Pada pipa lurus

4f  v2 AL
k= 2.1D.gc
Dimana:
YXF = Friction loss (ft.Ibf/Ibm)
f = Faktor friksi
v = Kecepatan linier fluida (ft/s)
AL = Panjang pipa (ft)
ID = Diameter dalamtangki (ft)
gc = 32174 |bm.ft/Ibf.s?

Menghitung Fanning Friction Factor (f):
Dari Fig. 2.10-3 Geankoplis, hal 94 didapat:
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Untuk commercial steel — &

0.000046 m
0.000150918 ft

_& 0.00015

= 0.001892
D 0.0798

Dari Figure 2.10-3 Geankoplis, dengan nilai Nre = 919.5826
didapatkan nilai f = 0.0075 sehingga:
sF = 4 X 00075 x (1445607 )2 x  26.5833
2 X 0.0798 32.174
Ib; . ft X
3247.6216

1bm

b). Sudden Contraction Losses at tank exit

VZ
he = ke —— . 2.10- i
c ° > % o (Eg. 2.10-16 , Geankoplis, 1993)
(A1>>A)), karena luas tangki (Al) sangat
besar dibandingkan luas pipa (A2)
A A
Sehingga.
A .
Ke = 055 1 A (Geankoplis, 1993)
1
= 055 1 -0
= 055
a = 1  (untukaliran turbulen)
Maka,
V2 144.5607 * Ib; . ft
he = Kk—— = 055 = 5746.8938
2 X «a 2 X 1 Ibm
b). Sudden Enlargement Losses at tank exit
V2
hex = ke 2 X o
(A2 >> Al), karena luas tangki (A2) sangat
" R besar dibandingkan luas pipa (A1)
Sehingga.
Az )
Ke=]1 - . (Geankoplis, 1993)
1
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1
a = 1 (untukaliran turbulen)
Maka, V2 1445607 2
he = ke = 1.00 =
2 X a 2 X 1

d) Losses in fitting and valve
Instalasi pipa
DariFig. 127 Brown, 1956 hal. 141 dengan NPS =

- 1 buah gate valve fully open; Le 0.6 ft
Le = 1x 06 = 06 ft
- 3 buah standard elbow; Le = 15 ft
Le = 3x 15 = 45 ft
- 1 buah sudden enlargement ; Le = 15 ft
Le = 1x 15 = 15 ft
-1 buah sudden contraction ; Le = 09 ft
Le = 1x 09 = 09 ft
- 1 buah swing check valve ; Le = 6 ft
e = 1X 6 = 6 ft
- Panjang ekivalen pipa lurus, Y Le = 135 ft
Panjang pipa lurus = 10
= 32.8080
Panjang pipa total = 46.3080
= 14.1147
hi= K % (Pers.2.10-17, Geankoplis)
2qc
= 68167 x 1445607 2 = 22137954 ft.Ibf/lbm
2 32174
Jadi, total energi yang hilang akibat gesekan:
SF = Fe  + he + hex + hy
= 3247.6216 + 5746.8938 + #######H + 2213.7954
= #uHAE fLIDf/Ibm
. Menghitung Static Head (head karena perbedaan ketinggian)
Tinggi pemompaan, Az = 12.5049 ft = 3.8115
Static head - Az q
¢ 32.17 fi/s?
= 12.5049 X

32.17 |om.ft/Ibf.s?
= 125049  ft.Ibf/lom

Menghitung Velocity Head ( Head karena perbedaan kecepatan)
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10.

11.

Karena pada 2 titik reference dianggap sama, maka Vi = V- = 144.5607
Av 2
Velocity head =

y 20
Sehingga velocity head (AV?/ 2agc ) = 324.7622 ft.Ibf/lbom
Menghitung Pressure Head (Head karena perbedaan tekanan)
Menghitung Pressure Head :
P. = P, = 14.7  Psi
AP = 0
Sehingga, AP/p =0
Menghitung Energi Mekanik Pompa:

AV? 9 AP
-Wf = + Az 4 +YF
2XaXxgc gc p

Dimana:
WIf = tenaga yang ditambahkan ke dalam sistem per satuan massa
Sehingga:
- Wf = 13 + 3247622 ft. Ibf/lbm + O + #HaeHE ft. Ibf/lbm

= 21994.4757 ft. Ibf/lbm
Menghitung Broke Horse Power (BHP):
BHp = M-CWD)

550 .1
dari Figure 14-37 Timmerhaus hal. 520, untuk Qf = 248.7671 gpm
diperoleh ) pompa = 0.010
Sehingga:
BHP = 0.0369 X 21994.4757

550 X 0.01
= 147.3909 Hp; maka digunakan power =

d. Menghitung Tenaga Motor
Dari Figure 14.38, Timmerhaus untuk BHP = 2
diperoleh n motor = 0.820

Sehingga power motor yang diperlukan:
HP
P motor =

n

_ 15 Hp
0.82

= 1829 Hp

Dipilih motor standar dengan power = 08 Hp (Standard NEMA)
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Tabel C.2 Spesifikasi Pompa 12

RESUME

Nama Alat . Pompa Dipropilen Glikol
Kode » L-337
Fungsi . Alat untuk mengalirkan hasil bawah MD ke tangki penyimpanan dipropi
Tipe . Centrifugal pump
Bahan Konstruksi . Stainless Steel 304
Jumlah 1  buah
Rate Volumetrik 0.7214  ft3/s
Kecepatan Aliran 1445607  ft/s
Ukuran Pipa - NPS : 1 in
- Sch. Number ; 80
- OD » 0109 ft = 00334 m
- ID : 0.0798 ft = 0.0243 m
Power Pompa 2.0 Hp
Power Motor 0.8 Hp
161.8
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C.20 Cooler -1 (E-434)

nk'én

ssssss

P

oooooooo

Fungsi  : Mendinginkan produk keluaranreboiler MD sebelum masuk
ke tangki penyimpanan dipropilne glikol

Tipe : Shell and Tube Heat Exchanger

Bahan  : Stainless Steel SA-316 Grade A

Jumlah  : 1 buah

Langkah Perancangan

1. Menentukan Tipe Cooler
Jenis cooler tipe Double Pipe Heat Exchanger jika luas permukaan
perpindahan panas < 120 ft? dan jika luas perpindahan panas >120 ft* maka
dipilih tipe Shell and Tube Heat Exchanger .

2. Menentukan Bahan Konstruksi Cooler
Dalam perancangan ini dipilih Stainless Steel SA-316 Grade A untuk
annulus dan inner pipe dengan pertimbangan :
- Struktur kuat dengan allowable stress value sebesar 12650 psi dan suhu
maksimum 650°F (Tabel 13.1, Brownell & Young)
- Dapat dibuat dalam bentuk kompleks
- Hargarelatif murah

3. Perhitungan Cooler
Laju alir = 2413.6037 kg/jam
= 5321.0790 Ib/jam

Tabel C.XX Aliran Masuk Cooler

Aliran Masuk Cooler
Massa Fraksi n .
Senyawa k/jam Berat Kol Fraksi mol
CH30H 460.1927 0.1907| 6.0532 0.0553
C3H802 1844.0084 | 0.7640( 102.3596 0.9345
C6H1403 109.4026 0.0453| 1.1155 0.0102
Total 2413.6037 | 1.0000( 109.5283 1.0000
Data dari neraca panas :
T.= 55.00 °C= 13100 °F
T, = 30 °C = 86.00 °F
ti = 10 °C = 50.00 °F

t2 =45 °C = 113.00 °F
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a. Heat and Material Balance
Dari neraca panas diperoleh :
Q = 421678.7725 kJ/jam
399674.3091
100.6117 kg/jam
221.8106 Ib/jam
2413.6037 kg/jam
5321.0790 Ib/jam

Massa pendingin

Massa fluida panas

b. Menentukan ATLMTD

Hot Fluid Cold Fluid | Difference
131.00 Higher T| 113.00 18.00
86.00 Lower T 50.00 36.00
45.00 Difference 63.00

AT LMTD 25.97 °F
Atz - Aty
LMTD = In At>
At
1800 - 36 _ 26 °F
In 18.00
36

R _T1-T2 131 -86.0_ 0.71
t2 - t1 = 113 - 50

t2 - t1 113 - 50
S = =0.78
Tl -tl = 131 - 50
Darinilai R dan S didapat nilai FT = 0.5 (Fig. 19, Kern: hal 828)
sehingga :
At = LMTD .Ft
= 2597 . 050
= 1298 °F

Menentukan Temferature Caloric (Suhu Rata-rata)
_ _ 131 +
Tc=Tav =

) = 109 °F
c=tay =8+ 50 _ g5
2

¢. Menentukan Overall Heat Transfer
Dari tabel 8 Kern, hal : 840, untuk sistem light organics - brine maka :

Ubo = 40 - 100 Btu/hr ft2 °F

Asumsi :
Up = 100 Btu/hr ft2 °F
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Qo
(Up . AT)

- 3996743091 _ 343 f2 > 120 fi2
100 x 12.98

Karena luas permukaan yang dibutuhkan untuk perpindahan panas lebih
besar dari dari 120 ft2 maka digunakan heat exchanger jenis shell and
tube exchanger.

. Menentukan Spesifikasi Shell and Tube
Dari tabel 10 Kern, dipilih tube dengan spesifikasi :

oD = 1 in 11/4 triangular pitch
BWG = 16

ID = 0.870 in

a't = 0594 im

Surface = 0.2618 ft#/ft

Panjang = 10 ft

Pass = 2

Nt = 118

A
Jumlah t=ube (Nt)
Surface . Panjang
- 307.8146
0.2618 x 10
= 117.5762 buah

Dipakai Nt standar sebanyak 118 buah (Tabel 9. Kern, hal: 842)
Dari tabel 9 Kern, dipilih spesifikasi :
Pitch = 11/4 in triangular

Bagian shell:
IDs = 171/4 in (Table. 9, Kern)
Pass = 2
C = 025
B = IDs/5in= 345 in
e Kaoreksi harga Up
U =¢X u
D Nt sandar D trial
__117.5762 -
=T 8~ 100 = 99.6 Btu/jam.fi2°

99.6409 Btu/hr ftz < 100
under design sebesar 0.36% < 10% (Memenuhi)

e Harga A sebenarnya
A = Ntstandar xL x a't
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700.92 ft?

e Laju alir umpan

118 X 10 x 0.594

Laju alir fluida panas (umpan masuk)

= 2413.6037 kg/jam
= 5321.0790 Ib/jam

Laju alir fluida dingin (air)
= 100.6117 Kkg/jam
= 221.8106 Ib/jam

d. Menghitung Uc dan Rd

Shell (Fluida Dingin)

Tube (fluida panas)

* Flow Area * Flow Area ompone| B
at = 0.594 in? as = IDs x C’B/144 Pt AA 60.
at = Nt x_ at = 0.0827 ft’ PAA| T76.

144 x n Y 18.

at =118 x_0.59 sa | 9.

144 x 2
= 0.2434 ft? Viskositas

ompong Mas

Mass Velocity *Mass Velocity AA | 0.00
Gt —W Gs =—W PAA | wit
At As W |
221.8106 5321.0790 SA | #iHH
0.2434 0.0827 " Total | #u

= 911.394  Ib/jam ft2 = 64376.0025 Ib/jam ft2

Konduktivitas

* Menentukan bilangan Reynold * Menentukan bilangan Reynold ompong Mas

vy = Gt Tav = 108.50 °F AA | 0.00

3600 p u = 153 Ib/ftjam PAA | it
=911.3943929 De = 0.0608 ft W |
3600 . 62.5 (Fig. 28 Kern, hal: 838) SA | #iHH
= 0.0041 fps k = 0.216 Btu/ft jam Total | ####
(Tabel 4 Kern, hal: 800)
Pada, ¢ = 1233.70 Btu/lb.°F to
tc =815 °F (Fig. 2 Kern, hal: 804) __Komponen
M = 2.0000 cp CHsCOOCOH
= 4.8400 Ib/ft jam CHsCOOOF
(Fig. 14 Kern, hal: 823) H20
D = 0.073ft H2S04
Re = DeGt Re = DeGs
g u
- 0073 x 911.3944 0.0608 x 64376.0025
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4.8400
= 13.652 (laminar)

1.5306
= 2558.543 (turbulen)

- Menghitung ho
(Fig. 28 Kern, 1950 hal 834)

jH= 56
W = 2.00cP

= 4.84 Ib/jam.ft
k = 0.33 Btu/hr ft? °F/ft

(Kern, 1960 hal 800 Table.4)

Cp= 0.78 Btu/lb°F

sehingga nilai ho yang didapat :

{ 17
hi _ jH K cpxu o
hi = I:k) cpl; s
jH
¢
t
hi
o " 57.4345  Btu/jam.ft* °F
tw= 107.81°F
wy= 1.2000 cP
= 2.9040 Ib/jam.ft
hio = hi X ID
O (o oD
0.87
= 57434 x
1
= 49.968
0.25
& %‘j = 1.6633
0
- Koreksi nilai hio
hio = mX t
t
= 499680 x 2

53.2091 Btu/jam.ft* °F

- Menghitung ho
(Fig. 28 Kern, 1950 hal 838)

jH = 30.0
Wmix = 0.63 cP

= 1.53 Ip/jam.ft
Kmix = 0.22 Btu/hr ft2 °F/ft

(Kern,1960 hal 804 Figur.2)

Cpmix= 1233.70 Btu/Ib°F

[ 0.6323 cP
1.5302 Ib/jam.ft

sehingga nilai ho yang didapat :
ho = jH k dpxu 0 %

QO - jH b cpxiL 13
S
ho
b 2197.3406 Btu/jam.ft? °F

tw= 107.81 °F

0.14
(I)s = s =1.00

- Koreksi nilai hio

ho =mX ds
¢

S

21973406 x 1.0
1406.7997  Btu/jam.ft? °F

e. Clean Overall Coefficient (Uc)
Cc = (hio x ho)

—53.2091 x 1406.7997

(hio + ho)

53.2091 + 1406.7997
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Uc = 51.2700 Btu/hr ft2°F

f. Design overall coefficient, Ud

a" = 0.5940 ft¥/ft

Total surface =NtxLxa"
Total surface = 118 x 10 ft x 0.5940 ft¥ft
= 700.9200 ft2
Q

ud =
Total suface x AT

399674.3091 Btu/jam

700.9200 ft2 x 12.984 °F

= 439158 Btu/jam.ft>.°F

g. Dirt Factor (Rq)
Persamaan 6.13 (Kern, D. Q., 1965: 108):
Rd = Uc - Up
Uc x Up
51.2700 - 43.9158

51.2700 x 43.9158
= 0.0033 hr ft2°F/Btu > ( Rd ketetapan = 0.0028 )

(Dari Coulson, 2003 vol 6, Tabel 12.2, hal 640) diperoleh :

Rd min organic liquid=  0.0002 m?°C/W = 0.0011 (jam)(ft?)(°F)/Btu
Rd min brine water = 0.0003 m?°C/W = 0.0017 (jam)(ft*)(°F)/Btu
Rd min total = 0.0028 (jam)(ft)(°F)/Btu (Rd ketentuan)

Cek Rd Hitung > daripada Rd Ketentuan
Ketentuan Desain — RdHitung - Rd Ketentuan

Rd Ketentuan
_ 0.00327 - 0.00285 % 100%

0.00285
14.68%

Rdhitung >  14.68% dari Rd ketentuan maka design dapat diterima
(maksimal 5-10%)

k. Menghitung Uc.dan Rgq

f = 0.0004 ft¥in?
(Kern hal 808, Tabel 6):

Gambar 29 (Kern, D. Q., 1965: 839):

Shell Side Tube Side
Brine Water Fluida Panas (Bottom)
- Res = 13.6521 - Re = 2558.5426

Gambar 26 (Kern, D. Q., 1965: 836):

f = 0.0002 ft¥in?
(Kern hal 808, Tabel 6):

471




Smx = 1.0000 Smix = 1.0321

Ds = 0.006 ft ¢t = 0.8861
- Number of cross - Pers. 7.45 (Kern, D. Q., 1965: 148):
Persamaan 7.43 (Kern, D. Q., 1965: 147): | APt = (fx Gt?x L x n)
N+1=12*L/B (5,22 x 10" x D x s X ¢t)
= 34.7826 = 1.E-06 Psi
- Pers.7.44 (Kern, P Q., 1965: 147): - Gambar 27 (Kern, D. Q., 1965: 837):
AP, = (fx Gs”xDs x (N+1)) , \ = 0.004 psi
(5,22 x 10" x De x s X ¢s) al
= 0.0001 psi
- Pers 7.46 (Kern, D. Q., 1965: 148):
. 4xn &
Memenuhi pressure drop AP, = X
ketentuan liquid maksimal sebesar > ¢ Xy
10  psi (Kern, 1965, hal 840) = 0.0310 psi

- Persamaan 7.47
(Kern, D. Q., 1965: 148):

AP = AP, + AP,
AP = 1.E-06 psi+ 0.0310 psi
= 0.0310 psi

Memenuhi pressure drop ketentuan
untuk liquid maksimal sebesar
10  psi (Kern, 1965, hal 840)

Summary
Shell Tube
53.2091 h outside 1406.7997
Uc 51.2700
ud 43.9158
Rd calculate 0.0033
Rd required 0.0028
0.0001 calculated AP| 0.0310
10 allowable AP 10
Tabel C.20 Spesifikasi Cooler-3
RESUME
Nama alat : Cooler -3
Kode : E-434
Fungsi : Mendinginkan hasil reboiler sebleum menuju
ke tangki penyimapnan dipropilen glikol
Jumlah : 1 buah
Jenis : Shell and Tube Heat Exchanger
Bahan konstruksi . Stainless Steel SA-316 Grade A
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Media pendingin
Tube Side

- OD

- BWG

- ID

- Panjang

- Passes
Shell Side

- Pitch

- Passes

- Baffle space

. Brine water, 10 °C

1 in = 0.0254 m
1 16

: 0870 in= 0.0221 m
: 10.000 ft= 3.048 m

:11/4 in, triangular pitch

: 34500 in = 0.0876 m
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C.44 Tangki Dipropilen Glikol (F-432)

/\E:

Fungsi : Tempat penyimpanan produk samping dipropilen glikol

Jumlah 1 buah

Bentuk : Tangki silinder vertikal dengan flat bottom dan
conical head

Bahan : Stainless Steel SA-304 Grade C

Lama penyimpanan : 30 hari

Suhu penyimpanan 3 °C 308.15 K

Tekanan penyimpanan : 1 atm

Tujuan : a. Menentukan tipe tangki

b. Menentukan bahan konstruksi tangki
c. Menghitung kapasitas tangKi
d. Menentukan dimensi tangki

Langkah Perencanaan

a. Menentukan Tipe Tangki
Tangki dipilih dengan bentuk silinder vertikal dengan flat bottom dan conical

roof karena tipe ini cocok untuk cairan dengan tekanan atmosfer (Brownell, 1959)

b. Menentukan Bahan Konstruksi Tangki
Bahan kontruksi tangki dipilih Stainless Steel SA-304 Grade C karena:
- Relatif tahan korosi bahan bersifat asam
- Struktur kuat dengan allowable stress value sebesar 18855,2 psi
- Memiliki batas ketahanan suhu bahan hingga 650°F

¢. Menghitung Kapasitas Tangki
Kapasitas produk
C6H1403

188049.9069 kg/30 hari

Digunakan 1 buah tangki, sehingga:
Kapasitas produk ~ _ 188049.9069 kg
C6H1403 1
= 188049.9069 kg

Menghitung volume campuran dalam tangki

Laju Massa p x/p
Komponen (kg/jam) (Yow/w) (kg/m®) (kg/m®)
H20 (hk) 0.9244 0.0402| 1.0270 0.0392
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C3H802 0.2726 0.0119 1.0330 0.0115
C6H1403 21.4020 | 0.9313| 1.0818 0.8609
Na2S04 0.3806 0.0166| 0.0000
TOTAL 22.9795 1.00 0.9116

p campuran 1.0970  (kg/m®)

= 00685 (Ib/ftd)

sehingga nilai volume campuran diperoleh:
\y, = Mmassa __ 188049.907 kg
- densitas 1.0970  kg/m?

171422.0980 m?

6053714.842 fts

Dirancang larutan mengisi 80% volume tangki, sehingga:
Over Design 20%
Vt= 0.4 x 171422.0980

= 68568.839 m® = 2421485.9367 ft3

431284.9706 Dbl
18113968.7638 gal

d. Menghitung Dimensi Tangki
Menghitung diameter dan tinggi tangki
Pada bentuk silinder vertikal nilai L/D untuk storage liquid-liquid
antara 1-2 dipilih harga L/D = 1 (Tabel 4-18, Ulrich)
Hs= 1 D

Dimana sesuai persamaan 3.1 Brownell & Young, 1959 digunakan:

v =rID2.L_ 314.D% - (7857
4 4
Keterangan:

V = volume tangki (m3)
D = diameter dalam/ID (m)
Hs = tinggi shell (m)

sehingga volume total tangki adalah:

Volumetangki = 0.7857 ID?
68,568.8392 = 0.7857 ID?
ID® = HHHHHIHHHH

ID = 443562 m

= 145.5255 ft

= 1746.306 in

diperoleh Hs = 1D

44.3562 m
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= 145.5255 ft

Diambil ukuran standar dari Appendix E (Brownell, 1959 him 346):

D = 40 ft = 121920 m= 480 in
H = 36 ft = 109728 m= 432 in
Kapasitas ukuran standar = 8060 bbl

Menghitung tekanan design tangki
Vs = m/4 x Hs? x H_
Keterangan:

HL = tinggi larutan dalam silinder (m)
Vs = volume shell (m?)
Hs = panjang horizontal shell (m)

Berdasarkan pers. di atas, maka tinggi larutan dalam tangki adalah:
V| = HitHHHEHH#Y 7
H- Y 6053714.8418

L yxaxD?  Vixax( 40 )
= 48154550 ft = 1467.8 m

Sehingga tekanan hidrostatik adalah:

P hidrostasik = p mix X hliguid — 0.0685 X 4815.4550
144 144
= 2.2902 psi

Dari perhitungan di atas maka diperoleh tekanan design berikut:
Faktor keamanan digunakan sebesar 1.2
P design = (P hidrostatik  + P operasi) x 1,2
(22902 + (1x 147))x 1
20.3882  Psi

Menentukan tebal tangki
Berdasarkan ukuran standar pada appendix E (Brownell, 1959) ,
maka jumlah dan ukuran lebar standar course yang digunakan adalah

N course =H7§6 =6 course
6 ft 6
Berdasarkan persamaan 13.1 Brownell & Young, hal 254:
C
f.E 06 P
Keterangan:

ts = tebal shell (in)
P = tekanan design tangki (psi)

ri = jari-jari dalamtangki (in) = 240 in
c = faktor korosi = 0.125
E = efisiensi pengelasan = 0.8 (Tabel 13.2, Brownell hal. 254)
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f =allowable stress 130  psi(Tabel 7.6, Coulson, 2006)

18855.2 psi
sehingga diperoleh:
P.ri
—=—1S e +
f.E O06P
- 20.3882 X 240.0000 + 0.125
(18855.2 x 0.8 J-( 0.6 x 20.388)
= 0.4497 in
Diambil tebal shell standar 5/8 = 0.625 in (Tabel 5.7, Brownell hal. 91)

Menentukan dimensi tutup atas
Menghitung 6 (sudut angle dengan garis horizontal) dapat dicari dengan
persamaan 4.5 (Brownell, 1959: 64)

[~ dimana:
, D (P R .
sinB = W x ig D = Diameter tangkl
BN t = Tebal shell course paling atas (in)

0 = Sudut cone roof terhadap garis horizontal
P = Tekanan desain

sing = 40 x | .20.388
1000 x  0.6250 \' T 6
= 0.1180
0 = 6.7753°
th = PdxD :

2cos0((f.E)-(0.6.Pd))
20.388 Psi  x 40 ft

= + 0.125
2cos 67753 (15084 )- [ 122 |
= 0.1522 in
Diambil tebal standar 3/16 = 0.1875 in (Tabel 5.7, Brownell hal. 91)
G Untuk tinggi head (h) dapat dihitung dengan:
__1_-1;"' NSNS tan 6 = h
E,w 1 05D
_'; " Dalam hubungan ini:
D = Diameter tangki (ft)
’ h = Tinggi head (ft)
tan 6.7753 = Htutup
05 x 40
Htutup = 23761 ft
Tebal Tutup Bawah
b & / 20.388
t =~ 1= = 40 ft -/ 0.125
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“\i“ % ¥ = 18855.2
= 0.4650 in
Diambil tebal standar 5/8 = 0.6250 in (Tabel 5.7, Brownell hal. 91)

Total tinggi tangki = Htutup + Htangki

= 23761 ft + 40 ft
42.3761 ft
12.9162 m

Tabel C.5 Spesifikasi Tangki Dipropilen glikol

RESUME
Nama Alat . Tangki Dipropilen glikol
Kode : F-432
Fungsi : Tempat produk samping dipropilen glikol
Tipe . Tangki silinder vertikal dengan flat bottom dan
conical head
Bahan Konstruksi : Stainless Steel SA-304 Grade C
Kapasitas . 68568.839 m3
Jumlah : 1 buah
Waktu tinggal : 30 hari
Diameter Tangki 10.342 m
Tinggi Tangki : 8.5550 m
Tekanan Operasi 1 atm
Suhu Operasi 30 °C
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EVALUASI EKONOMI

Dalam prarancangan pabrik diperlukan analisa ekonomi untuk mendapatkan perkiraan (estimation) tentang kelayakan
investasi modal dalam suatu kegiatan produksi suatu pabrik, dengan meninjau kebutuhan modal investasi, besarnya
laba yang diperoleh, lamanya modal investasi dapat dikembalikan dan terjadinya titik impas atau suatu titik di mana
total biaya produksi sama dengan keuntungan yang diperoleh. Selain itu analisa ekonomi dimaksudkan untuk
mengetahui apakah pabrik yang akan didirikan dapat menguntungkan atau tidak dan layak atau tidak jika didirikan.
Dasar Perhitungan :
1. Kapasitas produksi : 30.000ton /tahun
2. Pabrik beroperasi : 330 hari kerja
3. Umur alat : 10 tahun
4. Nilaikurs : 1USS =Rp. 14.567,00 ( 30 Juni 2021)

sumber : kursdollar.net
5. Tahun evaluasi : 2018

( Data : Peters, 2003)

Tahun Index
1 359 20 1993 CHEMICHAL ENGINEERING COST INDEX
2 368.10 1994 o
3 381.10 1995 205
4 381.70 1996 390 e
5 386.50 1997 . 385 -
6 389.50 1998 < 380 . AT
7 390.60 1999 = 375 |
8 394.10 2000 370 g
9 394.30 2001 o
10 390.40 2002 355 | _
Tahun
Dari grafik diatas diperoleh persamaan: y= 3,387 x + 364,9
Dari persamaan tersebut, dicari Index pada tahun perancangan yaitu =
Tahun 2014 adalah tahun ke 22= 439.414 Tahun 2018 adl tahun ke 26 =
Tahun 2025 adalah tahun ke 33= 476.671 Tahun 2012 adl tahun ke 20 =
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Index value at Present time
Index value at time original cost was ob

Present Cost = Original cost X

Rp 4,791,843 /bulan
harga upah buruh di CIKARANG= Rp 23,038 /jam

Nilai tukar 1 USD = Rp Rp 14,567

harga alat diperhitungkan dari (www.Matc link =

http://www.matche.com/equipcost/Equipmentindex.html#anc Pembagian indeks 202

Harga alat untuk proses Index 2025/2014 1.084787922

No [ Nama alat Variabel Penentu 3 Harga 2014($) |Harga 2025(%) Harga Total (5) | Total harga (Rp)

1 [Mixer Volume 1 27,400 29,723 29,723 418,948,350
2 |Reaktor Volume 1 38,100 41,330 41,330 582,552,268
3 | Netralizer Volume 1 10,500 11,390 11,390 160,545,901
4 |Flash Drum Diameter 1 137,300 148,941 148,941 2,099,328,779
5 |[Menara Destilasi Diameter 1 93,200 101,102 101,102 1,425,035,993
6 |Tangkil (F-110) Volume 1 249,200 270,329 270,329 3,810,289,372
7 |Tangki2 (F-113) Volume 1 223,100 242,016 242,016 3,411,218,133
8 |Tangki 3 (F-212) Volume 1 182,400 197,865 197,865 2,788,911,643
9 |Tangki4 (F-312) Volume 1 6,300 6,834 6,834 96,327,540
10 [ Tangki5 (F-431) Volume 1 128,000 138,853 138,853 1,957,130,978
11 [ Tangki 6 (F-432) Volume 1 125,400 136,032 136,032 1,917,376,755
12 [Pompa (L-112) Flow rate 2 12,300 13,343 26,686 376,136,110
13 [Pompa (L-114) Flow rate 1 7,600 8,244 8,244 116,204,652
14 [Pompa (L-115) Flow rate 3 7,000 7,594 22,781 321,091,801
15 [Pompa (L-211) Flow rate 3 38,500 41,764 125,293 1,766,004,906
16 [Pompa (L-213) Flow rate 1 12,700 13,777 13,777 194,184,089
17 [Pompa (L-311) Flow rate 3 27,900 30,266 90,797 1,279,780,178
18 [Pompa (L-313) Flow rate 1 9,600 10,414 10,414 146,784,823
19 [Pompa (L-321) Flow rate 2 35,900 38,944 77,888 1,097,828,158
20 [ Pompa (L-325) Flow rate 1 59,000 64,002 64,002 902,115,060
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21 |Pompa (L-331) Flow rate 1 25,200 27,337 27,337 385,310,161
22 | Pompa (L-335) Flow rate 1 20,800 22,564 22,564 318,033,784
23 | Pompa (L-337) Flow rate 1 17,100 18,550 18,550 261,460,467
24 | Condenser 2 (E-323) (A 1 49,500 53,697 53,697 756,859,245
25 | Condenser 1 (E-333) (A 1 26,100 28,313 28,313 399,071,238
26 | Heater 1 A 1 2,600 2,820 2,820 39,754,223
27 | Heater 2 A 1 2,200 2,387 2,387 33,638,189
28 [Heater 3 A 1 15,900 17,248 17,248 243,112,364
29 |ACC-324 Diameter 1 6,200 6,726 6,726 94,798,532
30 [ACC-325 Diameter 1 7,200 7,810 7,810 110,088,617
31 | Cooler 1 E-326 A 1 40,500 43,934 43,934 619,248,473
32 | Cooler 2 E-433 A 1 40,800 44,259 44,259 623,835,499
33 [Cooler 3 A 1 39,500 42,849 42,849 603,958,388
34 | Reboiler A 1 52,800 57,277 57,277 807,316,528

TOTAL 2.14E+06 3.02E+10

Physical Plant Cost (PPC)
Purchased Equipment Cost total (PEC) = $ 2,140,069.61
= Rp 30,164,281,191.17 biaya selama pengangkutan,

1 Delivered Equipment Cost (DEC)

cara pengangkutan, berat, ukuran

Diperkirakan biaya transportasi alat sampai tempat 10% PEC (Peters hal 244)
DEC = 10% x Rp
Rp 3,016,428,119.12

30,164,281,191.17

2 Instalasi (Biaya pasang alat) (25% sd 55% PEC Peters hal biaya pembangunan u/menyokong PEC
Material 11% PEC 11% x Rp 30,164,281,191.17
Rp 3,318,070,931.03
32% x Rp
Rp 9,652,569,981.17
Jumlah manhour = Rp 9,652,569,981.17 /Rp23038/manhour

Buruh (32% PEC) 30,164,281,191.17
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Rp

Buruh lokal (100%)
Rp

Total cost= Rp

.=100% x 23038 x 1158129.38

418,984.72 manhour

9,652,569,981.17

12,970,640,912.20

Pemipaan (biaya pasang pipa) untuk cairan sampai 80% Peters hal 245

Material (43% PEC) .=43% x Rp
Rp

Buruh (37% PEC) .=37% x Rp
Rp

Jumlah Manhour = Rp
Rp

Buruh lokal (100%)
Rp
Total cost= Rp

.=100% x 23038 x 1339087.10

12,970,640,912.20

11,160,784,040.73
11,160,784,040.73

484,451.08

11,160,784,040.73
24,131,424,952.93

Instrumentasi (biaya pemasangan alat alat kontrol) 8-50% peters hal 245

Material (20% PEC) .=20% x Rp
Rp

buruh (10%PEC) .=10% x Rp
Rp

Jumlah manhour = Rp
Rp

Buruh lokal (100%) = .=100%x23038x361915.43
Rp

Total cost= Rp
Listrik 15-30% PEC Peters hal 273

Material(15%PEC) .=15% x Rp
Rp

Buruh (5% PEC) .=5% x Rp
Rp

jumlah manhour = Rp
Rp

Buruh lokal (100%)
Rp
Total cost= Rp

.=100% x 23038 x 180957.72

6,032,856,238.23

3,016,428,119.12

3,016,428,119.12
130,932.73

3,016,428,119.12
9,049,284,357.35

4,524,642,178.68

1,508,214,059.56

1,508,214,059.56
65,466.36

1,508,214,059.56
6,032,856,238.23
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Isolasi (Biaya pemasangan isolasi pada sistem pipa)

8% -9% PEC

Material (5% PEC) = 5% Rp 30,164,281,191.17
= Rp 1,508,214,059.56
Buruh (4% PEC) = 4% Rp 30,164,281,191.17
=Rp 1,206,571,247.65
Jumlah Manhour = Rp 1,206,571,247.65 23,038
= Rp 52,373.76  manhour
Buruh Lokal (100%) = 100%x23038x144755.90
= Rp 1,206,571,247.65
Total cost = Rp 2,714,785,307.21
Bangunan
Nama Bangunan Luas (ft) Luas (m°)
Pos Keamanan 430.55 40
Parkir 9149.1 850
Mushola 1076.36 100
Kantin 2152.73 200
Kantor 7534.55 700
Poliklinik 1076.36 100
Ruang Kontrol 3229.09 300
Laboratorium 3767.28 350
Proses 10763.65 1000
Utilitas 19374.57 1800
Ruang Generator 3767.28 350
Bengkel 3229.09 300
Safety 1614.55 150
Gudang 10763.65 1000
Pemadam 1076.36 100
Taman 7534.55 700
Jalanraya 2152.73 200
area pengembangan 3500
Total Luas bangunan 11740
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jual digemalapik=

225USD

Biaya bangunan =

Rp
Pengembangan Lahan (Yard Improvment)

3277575 / m2
3431529.51 / m2

25,187,426,602.44
10% -20% PEC

Biaya ini meliputi biaya untuk pagar, jalan raya, jalan alternatif, pertamanan, dan lainnya.

Tahun 2012
Tahun 2018

Harga= Rp 1,500,000.00 /m?2 untuk biaya taman, pagar, dan area parkir
Biaya= Rp 6,600,000,000.00
Luas Jalan = 200 m?2
Harga Jalan aspal = Rp 150,000 /m?2 (www.pengaspalanhotmix.com/2017/01/
Biaya Jalan= Rp 30,000,000 tukang-borongan-aspal-hotmix-di-sentul.html)
Biava Pengembangan = Rp 6,630,000,000.00
Tanah 4% - 8% PEC
Luas Tanah = 11,740 m?
Harga tanah = Rp 874,020.00 tahun2012
Rp 915,074.54 tahun 2018
Biaya tanah = Rp 10,742,975,052.23
9 Peralatan Utilitas (PEC-UT)
Peralatan Utilitas
No |[Nama Alat Variabel b} Harga 2014 $ Harga 2025 Harga Total USD | Harga Total (Rp)

1 [Boiler B.Capacity 1 216500 234856.5851 234,857 3,310,303,567.46
2 Deaerator Volume 1 14900 16163.34004 16,163 227,822,277.85
3 | Generator Capacity 1 15609 16932.45468 16,932 238,662,948.64
4 | Tangkipendingin 1 |Volume 1 22700 24624.68583 24,625 347,084,946.80
5 |Tangkipendingin2 |Volume 1 22700 24624.68583 24,625 347,084,946.80
6 |Tangki Demineralizer|Volume 1 20800 22563.58878 22,564 318,033,783.85
7 | Tangki Karbon Aktif | Volume 1 2800 3037.406182 3,037 42,812,240.13
8 | TangkiHCI Volume 1 4700 5098.503234 5,099 71,863,403.08
9 | Tangkikaporit Volume 1 5000 5423.93961 5,424 76,450,428.81
10 [Tangki NaOH Volume 1 7500 8135.909416 8,136 114,675,643.2]
11 [Tangki N2H2 Volume 1 5100 5532.418403 5,532 77,979,437.39
12 | Tangki Cation exchan|Volume 2 10300 11173.3156 22,347 314,975,766.70
13 [Tangkianion exchang|Volume 2 10300 11173.3156 22,347 314,975,766.70
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Pompa-01 D Pipe 2 7000 7593.515455 15,187 214,061,200.67
Pompa-02 D Pipe 2 7000 7593.515455 15,187 214,061,200.67)
Pompa-03 D Pipe 2 7000 7593.515455 15,187 214,061,200.67
Pompa-04 D Pipe 2 11600 12583.5399 25,167 354,729,989.68
Pompa-05 D Pipe 2 11600 12583.5399 25,167 354,729,989.68
Pompa-06 D Pipe 2 11600 12583.5399 25,167 354,729,989.68
Pompa-07 D Pipe 2 6000 6508.727533 13,017 183,481,029.14
Pompa-08 D Pipe 2 6000 6508.727533 13,017 183,481,029.14
Pompa-09 D Pipe 2 6000 6508.727533 13,017 183,481,029.14
Pompa-10 D Pipe 2 4800 5206.982026 10,414 146,784,823.3]
Pompa-11 D Pipe 2 4800 5206.982026 10,414 146,784,823.3]
Pompa-12 D Pipe 2 6000 6508.727533 13,017 183,481,029.14
Cooling Tower C.Load 1 22400 24299.24945 24,299 342,497,921.07
Refrigerator unit C.Load 1 11000 11932.66714 11,933 168,190,943.38
Harga PEC utilitas (S) 6.42E+05 9.05E+09
Rp 9,047,281,356.12
Harga alat lokal Jumlah (mt) Harga Total (Rp)

No Nama alat
1 Bak penampung Awal 15.92 Rp 12,736,174
2 Tangki Sanitasi 192.73 Rp 154,183,680
3 Bak pemadam kebakaran 150.00 Rp 120,000,000
4 Gudang NaCl 275.00 220,000,000.00
Total Rp 506,919,854

Physical Plant Cost (PPC)
Purchased Equipment Cost total (PEC) = Rp 9,554,201,209.87

1 Delivered Equipment Cost (DEC)
Diperkirakan biaya transport alat sampai tempat 10% PEC (Peters hal 244)

DEC= 10% x Rp 9,554,201,209.87
Rp 955,420,120.99
2 Instalasi (biaya pemasangan alat) 25 sd 55% Peters hal 245
Material (11% PEC) 11% x Rp 9,554,201,209.87
Rp 1,050,962,133.09

buruh (32% PEC) 32% x Rp 9,554,201,209.87
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Rp 3,057,344,387.16

Jumlah manhour Rp 3,057,344,387.16 ./(Rp23038/manhour)
Rp 132,708.76
Buruh lokal(100%) 100% x 23038 x 296832,15
Rp 3,057,344,387.16
Total cost = Rp 4,108,306,520.24
Pemipaan (biaya pemasangan pipa) untuk cairan 80% Peters hal 245
Material 43%PEC 43% x Rp 9,554,201,209.87
Rp 4,108,306,520.24
buruh (37% PEC) 37% x Rp 9,554,201,209.87
Rp 3,535,054,447.65
Jumlah manhour Rp 3,535,054,447.65 ./(Rp23038/manhour)
Rp 153,444.50
Buruh lokal (100%) 100% x 23038 x 34321,18
Rp 3,535,054,447.65
Total cost= Rp 7,643,360,967.90
Instrumentasi (biaya pemasangan alat alat kontrol) 30% Peters hal 245
Material 20% PEC 20% x Rp 9,554,201,209.87
Rp 1,910,840,241.97
Buruh 10% PEC 10% x Rp 9,554,201,209.87
Rp 955,420,120.99
Jumlah manhour Rp 955,420,120.99 ./(Rp23038/manhour)
Rp 41,471.49
buruh lokal (100%) 100% x 23038 x 92760.05
Rp 955,420,120.99
Total cost= Rp 2,866,260,362.96
Listrik 10-40% PEC hal 273 Peters
Material 15%PEC 15% x Rp 9,554,201,209.87
Rp 1,433,130,181.48
buruh 5% PEC Rp 477,710,060.49
Jumlah manhour Rp 1,433,130,181.48 ./(Rp23038/manhour)
Rp 62,207.23
Buruh lokal (100%) 100% x 23038 x139140.07
Rp 1,433,130,181.48
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Total cost= Rp

2,866,260,362.96

Isolasi (Biaya pemasangan isolasi pada sistem pipa)

Material (5% PEC) = 5%
= Rp
Buruh (4% PEC) = 4%
= Rp
Jumlah Manhour = Rp
= Rp

Buruh Lokal (100%) = 100%x 3038x37101.39

Rp
477,710,060.49
Rp
382,168,048.39
382,168,048.39 23038/man hour
16,588.81 manhour

= Rp 382,168,048.39
Total cost= Rp 859,878,108.89
PPC UTILITAS = Rp 19,299,486,443.94
FIXED CAPITAL INVESMENT Rp
PEC 39,718,482,401.04
Instalasi 17,078,947,432.45
Pemipaan 31,774,785,920.83
Instrument 11,915,544,720.31
Listrik 8,899,116,601.19
Isolasi 3,574,663,416.09
Tanah 10,742,975,052.23
Bangunan 25,187,426,602.44
Pengembangan 6,630,000,000.00
Jumlah PPC 155,521,942,146.59
Engineering & Contruction, 20% 31,104,388,429.32
Jumlah DPC 186,626,330,575.91

Contractor's fee, 15%

27,993,949,586.39

Contingency, 15%

27,993,949,586.39

Jumlah FCI

242,614,229,748.68

Manufacturing Cost (Biaya Produksi )
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Direct Manufacturing Cost

1 Bahan baku

Harga bahan kebutuhan (kg/jam) USD/kg Rp/kg Harga Rp
Air 261.8653 0.00032 5 9,667,700.97
Popilen Oksida 99,95 60.1549 1.1000 16,024 7,634,123,047.49
Asam Sulfat 98% 0.2626 0.0790 1,151 2,393,289.16
NaOH 48% 0.4466 0.8910 12,979 45,904,747.47
Methanol 1.5369 0.5000 7,284 88,658,499.19
Total 7,780,747,284.29
Rp 7,780,747,284.29
2 Gaji Karyawan
Gaji karyawan / tahun = Rp 15,259,200,000.00

3 Supervisi (15% karyawan)

(15% labor Peter 266)

Rp 2,288,880,000.00
4 Maintenance (5% FCl) Rp 12,130,711,487.43 (2-10% FCI Peter 268)
5 Plant suplies (15% maintenance) Rp 1,819,606,723.12 (15% maintenance Peter 268)
Harga produk USD/kg Rp/kg Harga Rp
Propilen Glikol 2.4 34,960.80 Rp 316,585,610,149.28
Dipropilen Glikol 4 58,268.00 Rp 42,418,610,567.05
Rp 359,004,220,716.33
7 Royalty dan pattent (3% sales) Rp 10,770,126,621.49 (0-6% total produk Peter hal 269)
8 Kebutuhan bahan utilitas
Bahan Baku Utilitas
Bahan Kebutuhan (kg/jam) kg/tahun $ US/kg tahun 2018
Natural Greensand Zeolit 0.001 7.94 1.44
Synthetic resin 0.001 7.94 3.43
N2H4 (Hidrazin) 0.005 40.2] 1.00
Karbon aktif 0.007 54.4¢ 0.76
Kaporit 0.001 4.0] 1.37
HCI 65.715 520,460.4¢ 0.04
NaOH 221.787 1,756,554.1] 0.08
Freon 12 (CCI2F2) 53.366 422,659.1° 4.79
Listrik 290.168 2,298,127.0¢ 0.10
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Solar (L/jam) 26.382 208,948.18 0.81
Total | $
Rp
Kebutuhan biaya utilitas = 37,612,598,295 ./th
Total Direct Manufacturing Cost (DMC) Rp 87,661,870,411.32

Indirect Manufacturing cost

2,288,880,000.00 ( 10-20% dari labor c

2,288,880,000.00 ( 10-20% dari labor c
36,392,134,462.30 ( 10-20% FCI, hal 27

9,155,520,000.00 ( 50-70% dari labor c
50,125,414,462.30

24,261,422,974.87 (10 % FCI, Hal 273 p
4,852,284,594.97 (1-4%FCI hal 273 pe
2,426,142,297.49 (0,4-1%FCI hal 273

31,539,849,867.33

169,327,134,740.96

Payroll Overhead 15 % kary = Rp
Laboratorium 20 % kary = Rp
Pack dan Shipping 15 % FCI Rp
Plant Overhead 70 % kary = Rp
Total Indirect Manufacturing Cost (IMC) = Rp
Fixed manufacturing Cost
Depresiation 10% FCI = Rp
Property tax 2% FCI Rp
Asuransi 1% FCI = Rp
Total Fixed Manufacturing Cost (FMC) = Rp
TOTAL MANUFACTURING COST = Rp
Rangkuman:
Manufacturing Cost Rp
Bahan Baku 7,780,747,284.29
Buruh(Labor) 15,259,200,000.00
Supervisi 2,288,880,000.00
Perawatan 12,130,711,487.43
Plant Suplies 1,819,606,723.12
Royalty 10,770,126,621.49
Utilitas 37,612,598,295.00
Direct Manufacturing Cost 87,661,870,411.32
Payroll 2,288,880,000.00
Laboratorium 2,288,880,000.00
Plant Overhead 9,155,520,000.00
Packed 36,392,134,462.30
Indirect Manufacturing Cost 50,125,414,462.30
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Depresiasi 24,261,422,974.87
Pajak 4,852,284,594.97 1,977,318,549.55
Asuransi 2,426,142,297.49 16,477,654,579.59
Fixed Manufacturing Cost 31,539,849,867.33 164,776,545,795.86
Manufacturing Cost 169,327,134,740.96 411,941,364,489.64
Working Capital (MODAL KERJA)
Persediaan bahan baku 1/12 x bahan baku = Rp 648,395,607.02
Bahan baku dIm proses 0.5/330 x manufacturing = Rp 256,556,264.76
Biaya sebelum terjual 1/12 x manufakturing = Rp 14,110,594,561.75
Persediaan uang 1/12 x manufakturing = Rp 14,110,594,561.75
JUMLAH = WC (WORKING CAPITAL) = Rp 29,126,140,995.28
General Expense
Administrasi 5% MC Rp 8,466,356,737.05 (2-5% MC, (Peters,
Distribution and marketing cost 20% MC Rp 33,865,426,948.19 (2-20% MC, (Peters,
Finance 1% MC Rp 1,693,271,347.41 (1% MC, (Peters, hal
Research and development cost 5% MC Rp 8,466,356,737.05 (5% MC, (Peters, hal
Total general Expanse = Rp 52,491,411,769.70
Total Biaya Produksi = Manutacturing Cost + General Expense
Rp 221,818,546,510.65
Penjualan (Sa) = Rp 359,004,220,716.33
Total Cost = Rp 221,818,546,510.65
Keuntungan sebelum pajak = Rp 137,185,674,205.68 61.84589899
Keuntungan sesudah pajak = Rp 96,029,971,943.97 43.29212929
Pajak 30% dari keuntungan = Rp 41,155,702,261.70

Return On Investment (ROI)
Return on investment merupakan perkiraan laju keuntungan tiap tahun yang dapat mengembalikan modal yang diinvestasi.
sesudah pajak sebelum pajak

Pra:Pa Pr b = P

Dengan : If

Prb = ROI sebelum pajak
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Pra = ROI sesudah pajak

Pb = keuntungan sebelum pajak
Pa = keuntungan sesudah pajak
If = fixed capital investment

Pay Out Time (POT)
Pay out time adalah jangka waktu pengembalian modal yang ditanam berdasarkan keuntungan yang dicapai.
sebelum pajak sesudah pajak

If If
POT = =
Pb + 0,1 xIf POT Pa + 0,1 xIf

Break Even Point (BEP)
Break even point merupakan titik batas suatu pabrik dapat dikatakan tidak untung tidak rugi. Dengan kata lain, break even point
merupakan kapasitas produksi yang menghasilkan harga jual sama dengan total cost

BEP — Fa + 0,3 Ra x 100 %
Sa - Va - 0,7 Ra

Shut Down Point (SDP)
Shut down point adalah suatu titik di mana pabrik merugi sebesar fixed cost sehingga harus ditutup.

SDP _ 0.3 Ra x 100 %
Sa - Va - 0,7 Ra

Discounted Cash Flow
Analisis kelayakan ekonomi dengan menggunakan “Discounted Cash Flow” merupakan perkiraan keuntungan yang diperoleh setiap
tahun didasarkan pada jumlah investasi yang tidak kembali pada setiap tahun selama umur ekonomi. Rated of return based on discounted

cash flow adalah laju bunga maksimal di mana suatu pabik atau proyek dapat membayar pinjaman beserta bunganya kepada bank selama
umur pabrik.

(FC +WC) (1+i)"— (SV+ WC) = C((1+i)" + (1+i)"2 +...+ (1+i) + 1)
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(FC+WC) (1+i) —(SV+WC)=C((1+i) +(1+1) +...+(1+i)+1)
dengan :
C = Annual cost
= Profit after tax + depreciation + finance
SV = Salvage value = 0,1 x FCI
WC = Working capital
FC = Fixed capital
i dicari dengan trial
ROI sebelum pajak = 56.545 % (untuk resiko rendah sebelum pajak minimal 11%0)
ROI sesudah pajak = 39.581 %
POT sebelum pajak = 1.5027 tahun (untuk resiko rendah sebelum pajak maksimal 5 tahun)
POT sesudah pajak = 2.017 tahun
242,614,229,748.68 Jumlah FCl
Rp 137,185,674,205.68 Keuntungan sebelum p
Fixed Cost (Fa) Rp Rp 96,029,971,943.97 Keuntungan sesudah p
Depreciation 24,261,422,974.87
Pajak 4,852,284,594.97
Insurance 2,426,142,297.49
31,539,849,867.33
Varible cost (Va) Rp
Bahan Baku 7,780,747,284.29
Royalty and Patent 10,770,126,621.49
Utilitas 37,612,598,295.00
Packaging and Shippin 36,392,134,462.30
92,555,606,663.08
Regulateted Cost (Ra) Rp
Labour 15,259,200,000.00
Maintenance 12,130,711,487.43
Plant Suplies 1,819,606,723.12
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Labolatory 2,288,880,000.00
Payroll Overhead 2,288,880,000.00
Plant Overhead 9,155,520,000.00
General Expense 52,491,411,769.70
95,434,209,980.25
BEP -G
SDP = 14.341 %
C = 131,382,322,244.38
S\ = 24,261,422,974.87
WC = 29,126,140,995.28
FC = 242,614,229,748.68
Bunga = 7.612%
MINIMAL rerata bunga bank per 2018 5,05%, berarti 5,05 x 1,5% =
7.575 %
Persamaan DCFRR

(FC +WC)(1+ )N = D .C; (1+i)N~1 +WC + SV

J=1 7
Trial i = 0.0761
Ruas Kiri = 5.66E+11 -3.93E+10
Ruas Kanan = 6.05E+11
Kapasitas Fixed cost (Fa) Variabel cost (Va] Regulated cost (Ra Sales BEP
0 31.54 31.5398 60.1701 0.0000 41.6111
100 31.54 124.0955 219.5297 359.0042 41.6111
BEP 0
110.32 0 31.54
SDP 0 14.34 61.84

61.84
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persamaan 2

fa 3.15E+10
Va 9.26E+10
Ra 9.54E+10
Sa 3.59E+11
persamaan 1
y=fa
X Y
0 3.15E+10
10 3.15E+10
20 3.15E+10
30 3.15E+10
40 3.15E+10
50 3.15E+10
60 3.15E+10
70 3.15E+10
80 3.15E+10
90 3.15E+10
100 3.15E+10
persamaan 3
y=fa+(va+ra)/100*x
(va+ra)/100 1879898166
X y
0 31539849867
10 50338831532
20 69137813196
30 87936794860
40 1.06736E+11
50 1.25535E+11
60 1.44334E+11
70 1.63133E+11
80 1.81932E+11
90 2.00731E+11
100 2.1953E+11

y=(sa*x)/100
sa 3.59E+11
X Y
0 q
10 3.59E+10
20 7.18E+10
30 1.08E+11]
40 1.44E+11
50 1.80E+11]
60 2.15E+11
70 2.51E+11
80 2.87E+11
90 3.23E+11
100 3.59E+11
Persamaan 4
y=fa+0.3ra+(0.7ra+va)/100*x
0.3ra 2.86E+10
0.7ra 6.68E+10
(0.7ra+va)/100 1593595536.4925
fa 3.15E+10
X Y
0 60170112861
10 76106068226
20 92042023591
30 1.07978E+11]
40 1.23914E+11]
50 1.3985E+11
60 1.55786E+11]
70 1.71722E+11]
80 1.87658E+11]
90 2.03594E+11
100 2.1953E+11]
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—vyl=Fa

=
1

[ ———

—pn-sevip —

x*(a-Fa))+(100*Fa))/100

—((x*(a-b))+(100*0))/100
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UTILITAS
Utilitas berfungsi untuk menyediakan bahan - bahan penunjang untuk mendukung kelancaran pada sistem pr
Unit - unit yang ada di utilitas terdiri dari :
1. Unit penyediaan dan pengolahan air (water treatment system)
2. Unit pembangkit dan pendistribusian listrik (Power Plant and Power Distribution System)
3. Unit pembangkit steam (Steam Generation System)
4. Unit penyedia udara instrument (Instrument Air System)

UNIT PENYEDIAAN DAN PENGOLAHAN AIR

Air untuk keperluan proses (kg/jam)

1. MIXER = 200.2809
TOTAL = 200.2809
OVERDESIGN 20% = 240.3370
MAKE UP WATER = 2.9822

Airuntuk pendingin alat proses

1. REAKTOR = 334.8472
2. COOLER-01 = 1613.6037
3. COOLER-02 = 2413.6037
4, COOLER-03 = 2413.6037
5. CONDENSOR-01 = 74.1133
6. CONDENSOR-02 = 41.7697
TOTAL = 6891.5412  (Diasumsikan ini adal
OVERDESIGN 20% = 8269.8495 TOTALKEBUTUHAN A
MAKE UP WATER 6.2% = 512.7307  kg/jam
Airuntuk pembuatan uap air/steam (kg/jam)
1. HEATER-01 = 335.2937
2. HEATER-02 = 1472.7305
3. HEATER-03 = 1669.0093
TOTAL = 7179.8837
OVERDESIGN 20% = 8615.8605
MAKE UP WATER = 106.9093
Air untuk keperluan umum (kg/jam)
Air untuk keperluan umum (General Uses)
kebutuhan air ini meliputi kebutuhan laboratorium, kantor, karyawan, dll
Penggunaan :
1. Perkantoran = 343.75
2. Laboratorium, poliklinik, bengkel = 83.33
3. Kebutuhan pemadam kebakaran = 50 (Diasumsikan kebutuh
4, Kantin, Mushola = 125
5. Pembersihan, pemeliharaan, taman = 60.21
TOTAL = 662.3
OVERDESIGN 20% = 794.75
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TOTALKESELURUHAN

1. Kebutuhan Air Proses

2. Kebutuhan Air Pendingin

3. Kebutuhan Air untuk Boiler

4 Kebutuhan Air untuk Sanitasi
TOTAL

AIR MAKE UP TOTAL
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(kg/jam)

240.3370

512.7307
8615.8605

794.7500
10163.6782 kg/jam

1417.4 kg/jam

1.42 m3/jam

34.0169 m3/hari
11225.58753 m3/tahun

753.0677



Unit pembangkit dan pendistribusian listrik (Power Plant and Power Distribution System)

1. Listrik untuk keperluan proses dan pengolahan air

Nama dan alat proses Power (Hp) Jumlah Z Power (Hp)
Mixer 1 1 1
Reaktor
Netralizer
Flash Drum
Menara Destilasi
Heater 1
Heater 2
Heater 3
Cooler 1
Cooler 2
Cooler 3
Reboiler
Condensor1
Condensor 2
Accumulator 1
Accumulator 2
pompal
pompa 2
pompa 3
pompa4
pompa5
pompa 6
pompa 7
pompa 8
pompa9
pompa 10
pompall
pompa 12

NlRr|Rr|[R|Rr|R]R|R|R] R, R R RN

[EEN
(%)

[EE

=
N

[
N

[EE

[

[

[ER
ui

=

N

[ER [N Sy iy O} SN [NUVY RN WOV) NOV) 'S I G RN ERY RN [N JECY) I ECY U\ ECY R [YEEY ERY) U Ry Y
N[N[RININ] Rrlw R S|lwN| DR R R RrRr R Rr R R R R R, ]R]|N

N

TOTAL

N
N

Diktahui 1 Hp = 0.7457 kw
Power yang di butuhkan 31.54311 kw

2. Listrik untuk Utilitas

Nama dan alat proses Power (Hp) Jumlah Z Power (Hp) Alai
Cooling Tower 2
Pompa-01
Pompa-02
Pompa-03
Pompa-04
Pompa-05

RN w
Pplelplple]le
Plelnvin]wls

498



Pompa-06 1 1 1
Pompa-07 1 1 1
Pompa-08 1 1 1
Pompa-09 1 1 1
Pompa-10 1 1 1
Pompa-11 1 1 1
Pompa-12 1 1 1
Pompa-13 1 1 1
Pompa-14 1 1 1
Tangki N2H2 1
Tangki NaOH 1
Tangki HCI 1
Total 2(¢
Diketahui 1 Hp = 0.7457 kW
Power yang dibutuhkan = 14.914 kw
Listrik untuk penerangan dan Ac
Listrik untuk Ac diperkirakan seb = 10 kw
Listrik untuk penerangan diperki = 100 kw
Listrik untuk laboratorium dan bengkel
Listrik yang digunakan diperkirak = 40 kW
Listrik untuk instrumentasi
Listrik yang digunakan diperkirak = 10 kw
Total kebutuhan listrik = 206.4571 kW
Emergency generator yang digun = 80%
Maka input generator = 206.4571 kW
80%

= 258.0714 kW
Ditetapkaninput generator = 400 kw
Untuk keperluan lainnya dan cad = 141.9286  Kw

= 113.5429 kW
Spesifikasi generator
Tipe = AC generator
Kapasitas = 400 kW
Tegangan = 220/360  volt
Efisiensi = 80%
Frekuensi = 50 Hz
Bahan bakar = Solar
Kebutuhan bahan bakar untuk generator set
Jenis bahan bakar = Solar
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Heating value
Efisiensi bahan bakar
psolar

Kapasitas input generator

Kebutuhan solar

Tangki bahan bakar untuk generator

Fungsi

Jenis

Kebutuhan solar genset
Kebutuhan solar boiler
Kebutuhan solar total
Waktu Tinggal

Tangki dirancang denganover d

Volume tangki

18315 Btu/Ib

(engineeringtoolb

80%
53 Ib/ft3 (engineeringtoolb
400 X 3412.412
1364965 Btu/jam
1364964.8000
80% X 53

1.7577 ft3/jam
1.7577 ft3/jam
0.0497  m3/jam

X
Kawasan Jababek
Jadi kebutuhan so

Menampung bahan bakar solar untuk generator

Tangki silinder horisontal
0.0497 m3/jam

Tangki solar direncanakan 1 buah, juga untuk menyimpan bahan bakar boiler

Volume tangki

Bentuk tangki silinder tegak (H/D=1)

V tangki

Bahan

0.1452 m3/jam
0.1949 m3/jam
3 hari
20%
16.8405 m?3
16.8405 m?3
n/4x D? x H
n/4x D3
(4xV/m)3
2.7786 m
2.7786 m

Carbon steel
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Cair Jenuh Uap
c @ B
Kondensor
Katup Expansi Kempresor
D /\ A
Cair - Uap - Uap Jenuh
Refrigerator

Bak Refrigerator
Densitas (p) = 1000 kg/m?
atan pemasukan air : 6,891.5412 kg/jam = 6.89 m¥/jam
Waktu tinggal = 1 jam
Over design = 20%
Bentuk bak = persegi panjang
Volume bak = 8.27T m°

ensi bak dirancang :
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UNIT PENYEDIA UDARA TEKAN

Kebutuhan udara dalam utilitas digunakan sebagai instrumentasi alat kendali untuk menggerakkan kontrol
Pneumatis dan instrumen-instrumen lain

Tugas = Menekan udara lingkungan untuk keperluan instrumentasi

Kebutuhan udara diperkirakan = 60 m3/jam
1.0000 m3/min

kompresor udara

Fungsi = Menaikkan te kanan udara dari atmosferis enjadi 1,3 atm

T = uudara ma = m = 303.15 K
30 C

RH (kelembapan = 70%

p* = kanan uap = 0.04 atm

P1 = ekananuda = 1 atm

Vw = fT)(P/(P = 69.3644 m?3/jam

= 2444.764  ft3/jam
= 40.74606 ft*/menit

dari figure 1 hal 113, Branan, didapat kompresor yang digunakan reciprocating

P2 = 1.3 atm
compression rati = 13

Dipilih reciprocating compressor 1 stage horizontal

]

ZR.T1 ’_ (1)1 -1
- n P2

ﬂ \N= |

BHP = — (Coulson, 2005)
M -1\ PL) 1
R = 8.314 J/mol.K
n = 1.4
T1 = 303.15 K
P2/P1 = 1.3
BHP = 892.6782  J/mol
untuk reciprocating compressor, efisiensi : (Coulson, 2005)
efisiensi = 65%
actual work requi = BHP = 1373.351  J/mol
efisiensi

Pﬂ‘@_
kecepatan udara = = = 2.7884  kmol/jam

bl
Power motor = 1.0637 kw

= 1.4254 Hp
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Fungsi
Tipe
Bahan
Jumlah
Tujuan

Langkah Perencanaan

Logu=A+B/T+CT+DT2

a.

KONDISI =

H20
TOTAL

massa

KOMPONEN

POMPA/PUMP

= Mengalirkan air dari perusahaan jasa

= Centrifugal Pump

= Commercial Steel

= 1 buah

= 1. Menentuka
2. Menentuka

3. Menghitun
4. Menghitun

Menentukan Tipe Pompa

Dalam perancangan ini dipilih pompa sentrifugal dengan pertimbang
hal 521)

Dapat digunakan untuk kapasitas hingga 5000 gpm

Konstruksinya sederhana, harganya relatif murah dan banyak tersedi
Kecepatan putarannya stabil

Biaya perawatan paling murah dibandingkan dengan tipe pompa yan

Menentukan Bahan Konstruksi Pompa

Bahan konstruksi yang dipilih adalah Commercial Steel karena:
Tahan korosi

Memiliki batas tekanan yang diijinkan besar (s.d 22500 psi)
Memiliki batas suhuyang diijinkan besar (-65 °F - 650 °F)

Menghitung Tenaga Pompa

(Yaws, 1999 hal 501)

T = 27
= 300.1500
MASSA (kg/jam) p (kg/m3) A

6891.5412 422.5153326 -10.2158
6891.5412

= 6891.5412 kg/jam

= 15193.2296 Ib/jam

= 4.2203 Ib/s
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U campuran = 0.8709
= 0.0006

p campuran = 422.5153
= 26.3768

Rate volumetrik (Q) = m

p
= 15193.2296

26.3768
= 576.0076

= 0.1600
= 71.8137

Diperkirakan aliran fluida turbulen (NRe > 2100), sehingga digunakan persamaan
untuk Di > 1 in, yaitu :

— 045 _0.13
D ope = 3.9¢, %
Dimana:
Di opt = diameter dalam optimum, in
Q = kecepatanvolumetric, ft3/s
p = densitas fluida, Ib/ft3
Sehingga:
Di opt = 3.9
= 2.6163

A.5-1 Dimensions of Standard Steel Pipe

Nonunal Cutside Wall Inside Inside Cross-
Pipe Diameter Sched- Thickness Diameter Seciional Area
Sizf T ——

(in.) in. mm N&:Jrfbcr in mm in. mn Jis m x 10°
& 0.405 1029 40 0068 1.73 0.269 6.33 0.00040 0.3664
80 0095 241 0215 5.46 0.00025 0.2341
P 0.540 1372 40 0.088 224 0364 9.25 0.00072 (L6720
80 0112 302 0302 767 0.00050 0.4620
: 0675 17.15 40 0.091 231 0493 12,52 000133 1.231
80 0.126 320 0423 10.74  0.00098 0.5059
4 0840 2134 40 0109 277 0622 1580 0.00211 1.961
30 0147 373 0546 13.87 0.00163 L.511
H 1.050 2667 a0 0113 287 03824 2093 0.0037] 3.44]
20 0.154 391 0742 18.85 0.00300 2791
1 1.315 3340 a0 0133 338 1.049 2664 000600 5.574
30 0179 445 0957 2431 000499 4.641
15 1.660 42.16 40 0.140 3.56 1380 3505 001040 9.648
B0 0191 485 1278 3246 0.00891 8.275
15 1900 4826 40 0145 368 1610 4089 001414 13.13
20 0200 SO08 1500 38.10 001225 11.40
2 2 3178 AN 4an nisa 101 ? NRT7 2 NNIIN 21 A5
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= s 3 T A L LTI e

L Ay

80 0218
24 2875 7303 40 0.203
80 0276

3 3500 BE90 an 0216
0.300

34 4000 101.6 40 0226
80 0318

4 4500 1143 40 0.237
80 0337

5 5.563 1413 40 0258
BD 0375

6 6.625 1683 40 0280
R0 0.432

] B.625 2191 40 0322
&0 0, 50

- N
5.54
S 16
701
S48
T.62
574
£.08
6.02
T ]
655
Q.53
T.11
10,97
BB
12.70

LT

935
2465
2323
3063
25040
1,548
1364
4,026
3826
5047
4813
G065
5.761
T.881
7.625

ot P

4925
6271
5900
1782
73.668
)12
5345
102.3
9718
1282
1223
154.1
146.3
202.7
1237

SLLRL T

[=p N

0.02050 19.03
03322 30.89
002942 27.30
QD5130  47.69
004587 4261
006870 6379
006170 5735
008840 8219
GoTeEe 7417
0.1350  139.1
L1263 1.5
020G [ELS
LIEID Bed.d
03474 3227
03171 294.7

Dari Appendix A.5-1 Geankoplis halaman 892 dipilih NPS 5 in sch 40 diperoleh

oD
ID
A

Menghitung kecepatan linier

5.5630
5.0470
0.1390

Kecepatan linier fluida dapat dicari dengan menggunakan persamaan sebagai

berikut :

Dimana:

v =kecepatan linier aliran fluida, ft/s

Q = lajualir volumetric, ft3/s
A = inside sectional area, ft?
Sehingga :

Menghitung Reynold Number (Nre)

Nre
Dimana:
o}
ID
)
v
Sehingga :

Q
A

0.1600

0.139

1.1511
0.3509

pvD

densitas cairan (Ib/ft3)
diameter dalam pipa (ft)

viskositas (Ib/fts)

kecepatan linier (ft/s)
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Nre

Head Losses (H)
a). Sudden Contraction Losses

he

Ay

Karena:
A,

A,

Maka,

ke

sehingga :
hc

b). Sudden Enlargement Losses

Az

Al AZ

dimana:

sehingga :

26.3768 X
21820.72455 (NRe > 21
jadi asumsi
2
ke B
2xgexa
(A1 >>A;),d
04 (1,25
04 (1,25
0.4444
1 (untuk alir
VZ
kc -
2xgexa
0.4444 1.3250
) 64.348
Ibs. ft
0.0092 —_—
lbm
(Az >>A1),d
(1 -
0.9972
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c). Losses in fitting and valve
hf

Dari Tabel 2.10-1 Geankoplis, hal 99 didapat :

Elbow, 90°
Gate valve (wide open)
Coupling

Asumsi :
panjang pipa

maka :
4 elbow 90°

2 gate valve
500 coupling

sehingga :

hf

d). Losses in pipe straight
hF

dimana:

Dari tabel 2.10-1 Geankoplis hal 99, didapat :

N2

0.9972

0.0205

kf

kf:
kf:
ke =

800
2624.64

500

kf

23.34
0.4806

4f v, 3 Le
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2.1D.Gc

Friction loss
Faktor friksi

VZ

2xgexa

1.3250
64.348

Ibs. ft

Ibm

2xgc

0.75
0.17
0.04

ft

kf
kf

kf
Total kf

V2
2xgc
1.3250
64.348

Ibs. ft

Ibm

(ft.Ibf/Ibm)

Kecepatan Linier Fluida (ft/s)

Panjang Equivalen Pipa (ft)
Diameter dalam tangki (ft)

32.174

Ibm.ft/Ibf.s



Elbow , 90° - L/D =
Gate valve (wide open) - L/D =
Coupling -> L/D =
maka :
4 elbow 90° = 4 .1D.L/D
2 gate valve = 2 .ID.L/D
500 coupling = 500 .1D.L/D
Total Le
2L = L+ Le
= 2624.64 +
= 3111.6755 ft
= 948.4387 m
* Menghitung Fanning Friction Factor (f)
Dari Fig. 2.10-3 Geankoplis, hal 94 didapat :
Untuk commercial steel - € =
Sehingga :
£ ~ 0.0001509 _
D - 0.4206 B
Dari Figure 2.10-3 Geankoplis, dengan nilai Nre = 21820.72
didapatkan nilai f = 0.005
| | | B
| | Materigl of conasinection Equiva

Fanning friction factar,

Commercial steel
Wrought iren
Asphalted cast iren
Ciulvamized irdn

| Cast lram

| Wood stove

Cancretln

|
!
| [rawn tubing
|

| Hiveied steel

i
turbulent flow

S T —

i L
- I
laminar flow —
I I
|
|

o, 001

b b
at
-
wl
&}

ro?

10
Revnolds number. &Moo =
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LR FIMUIMD IR, S [{e ™ 7,

FIGURE 2.10-3. Friction factors far fluids inside pipes. [ Bated on L. F. Mocody.
ASM.E., 66,87), (1944); Mech Eng. 69, 1005 (1947). Wi

mission]

sehingga:
hF = 4 X
2
Ibf . ft
= 3.0469 ™

* Menghitung energi yang hilang karena gesekan (ZF)

SF = HE -
Ibf . ft
= 3.5572 b,
* Menghitung Static Head
A = 0 ft
7, = 10.0175 ft
A7 = Z,-7;
= 10.0175 -
= 10.0175 ft
g/8c = 1 Ibf/lbm
AZ (g/gc) = 10.0175 ft
= 10.0175 ftIbf/lbm
* Menghitung Velocity Head
Vi = kecepatan linier fluida dari tangki ke
V, = kecepatan linier fluida ke bak
Karena pada 2 titik reference dianggap sama, maka V1=V,
Sehingga velocity head (V? / 2agc) = 0.0206
* Menghitung Pressure Head
P4 = 1 atm
AP = P4 X
= 2116 X
= 43.5715 Ib/ft2
Sehingga, AP/p = 1.6519 ft

* Menghitung Energi Mekanik Pompa

AV?
wWf = + Az
2xaxgce
Dimana :
Wf = tenaga yang ditambahkan ke dalam sistem per satuan massa
Sehingga :
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W - 0.0206 +

= 15.2472 ft. Ibf/lom
* Menghitung Broke Horse Power (BHP)
BHP _ Qf.p. (-Wf)
550.n
dari Figure 10.62 coulson, untuk Qf = 71.8137 gpm
diperoleh n pompa = 60%
sehingga:
BHP = 0.1600 X
550
= 0.1950
d. Menghitung Tenaga Motor
Dari figure 14-38,Peters hal 521, untuk BHP = 0.1950
Hp = 0.1454
diperoleh n motor = 0.85
Sehingga power motor yang diperlukan:
P motor = BHP
n
_ 0.1950 Hp
B 0.85
= 0.2294 Hp
Dipilih motor standar dengan power = 3
RESUME
Nama Alat = Pompa utilitas-01
Kode =
Fungsi = Mengalirkan air dari perusahaan jasa
ke Bak penampung sementara (BU-0
Tipe = Centrifugal Pump
Bahan Konstruksi = Commercial Steel
Rate Volumetrik = 576.0076 ft3/s
Kecepatan Aliran = 1.1511 ft/s
Ukuran Pipa = NPS =
Sch. Number =
oD =
ID =
Flow Area =
Power Motor = 3 Hp
Jumlah = 1 buah
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Fungsi
Tipe
Bahan
Jumlah
Tujuan

Langkah Perencanaan
a.

Logu=A+B/T+CT+DT2
KONDISI =

KOMPONEN
H20
TOTAL

massa

K campuran

POMPA/PUMP

= Mengalirkan air dari Bak penampung sementara (BU-01) ke T

= Centrifugal Pump

= Commercial Steel

= 1 buah

= 1. Menentukan tipe pompa
2. Menentukan bahan konstruksi pompa
3. Menghitung tenaga pompa
4. Menghitung tenaga motor

Menentukan Tipe Pompa

Dalam perancangan ini dipilih pompa sentrifugal dengan pertimbangan : (Peters,
hal 521)

Dapat digunakan untuk kapasitas hingga 5000 gpm

Konstruksinya sederhana, harganya relatif murah dan banyak tersedia di pasaran
Kecepatan putarannya stabil

Biaya perawatan paling murah dibandingkan dengan tipe pompa yang lain

Menentukan Bahan Konstruksi Pompa

Bahan konstruksi yang dipilih adalah Commercial Steel karena :
Tahan korosi

Memiliki batas tekanan yang diijinkan besar (s.d 22500 psi)
Memiliki batas suhu yang diijinkan besar (-65 °F - 650 °F)

Menghitung Tenaga Pompa

(Yaws, 1999 hal 501)

T = 27
= 300.1500 K
MASSA (kg/jam) p (kg/m3) A B
1081.2626 422.5153326 -10.2158 1.7925.E+03
1081.2626
= 1081.2626 kg/jam
= 0.6622 Ib/s
= 0.8709 cP
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= 0.0006 Ib/ft.s

p campuran = 422.5153 kg/m3
= 26.3768 Ib/ft3
Rate volumetrik (Q) = m
p
= 0.6622 Ib/s
26.3768 Ib/ft3
= 0.0251 ft3/s
= 11.2674 gpm

Diperkirakan aliran fluida turbulen (NRe > 2100), sehingga digunakan persamaan
untuk Di < 1in, yaitu :

D, oy = 3674002

(Pers. 48, Peters, h

0.2290

Dimana:
Di opt = diameter dalam optimum, in
Q = kecepatanvolumetric, ft3/s
vl = viskositas fluida, cP
Sehingga:
Di opt = 3.6 X
= 0.1861 in
AS-1  Dimensions of Standard Steel Pipe
M omdnal (aeside W all Imside Inside Crass-
Fipe Digmeter Sched- Thickness Diaeerer Secrional Area
Size —_— ule
(in.] in. mm MNumber i, mm in. s fis mt ow JO*
b 0405 10,29 a0 0.0GE 175 0269 6,83 DD 03664
a0 00%s 241 0214 546 D005 02341
L 0.540 1372 40 0033 224 03 0,25 D002 0.e720
i i . , [ L4620
3 0675 1715 40 0.0%1 231 D493 1252 0133 1231
a0 0126 320 0423 1074 OUOD00G9E 059059
% 0840 21.34 40 010w 277 D622 1580 D021 1961
a0 0147 373 0546 1387 000163 1511
; 1.050 2667 a0 0,113 287 0DE24 2093 000371 3.441
a0 0154 391 0,742 13,85 DUKIE0H0 279
1 1.315 3340 a0 0133 338 1049 2664 0.00600 5.574
a0 0179 445 0957 2431 000499 4.641
15 1660 4214 40 0140 336 1,380 3505 001040 9648
] el 485 1,278 3246 00089 B.275
15 1.900 4824 40 Ql4s 368 14610 4089 001414 1313
20 0200 508 1LA00D R0 Q01225 11.40
2 2,375 6033 40 0154 391 06T 5250 002330 21.65
B 021E 554 1939 49235 002050 19.05
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R

-

5.16

B

T A

NS S o

ey

2% 2875 7303 40 0.203 2469 6271 0.03322 30.89
80 0276 701 2323 5900 002942 27.30
3 3.500 8890 40 0216 549 3068 7792 005130 47.69
0300 7.62 2900 7366 004587 42.61
33 4.000 101.6 a0 0226 S74 3548 90.12 0.06870 63.79
80 0318 BO8 3364 83545 006170 5735
4 4.500 1143 40 0237 602 4026 1023 0.08840 8219
&0 0337 856 13826 97.18 0.07986 T4.17
5 5.563 1413 40 0258 655 5047 1282 01390 129.1
RO 0375 953 4813 1223 01263 1175
6 6.625 1683 40 0280 711 6065 1541 02006 186.5
80 0432 131097 5761 1463 0.1810 168.1
8 8.625 219.1 40 0322 818 7881 2027 03474 3227
80 0500 1270 7.625 1937 03171 2947
Dari Appendix A.5-1 Geankoplis halaman 892 dipilih NPS 1/4 in sch 40 diperoleh
oD = 0.54 in
ID = 0.364 in
A = 0.00072 ft?
Menghitung kecepatan linier
Kecepatan linier fluida dapat dicari dengan menggunakan persamaan sebagai
berikut :
Vv =
Dimana:
v = kecepatan linier aliran fluida, ft/s
Q = lajualir volumetric, ft3/s
A = inside sectional area, ft?
Sehingga :
v = 0.0251 ft3/s
0.00072 ft?
= 34.8665 ft/s
= 10.6273 m/s
Menghitung Reynold Number (Nre)
Nre = pvD
Dimana:
p = densitas cairan (lb/ft3)
ID = diameter dalam pipa (ft)
i = viskositas (Ib/ft s)
v = kecepatan linier (ft/s)
Sehingga:
Nre = 26.3768 X

34.8665
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Head Losses (Hg)
a). Sudden Contraction Losses

he

Karena:

A;

sehingga :

b). Sudden Enlargement Losses

dimana:

sehingga:

Ay

A,

ke

he

Maka,

Ao

Az

0.0006
47668.81802 (NRe > 2100 jadi aliran Turbulen)
jadi asumsi aliran turbulen benar

2
kc V
2xgexa
(A1 >>A;),dimana: A;
Az
0.000077 < 0.715
0.4 (1,25 -
0.4 (1,25 -
0.5000
1 (untuk aliran turbulen)
VZ
ke
2xgexa
0.5000 1215.6711
’ 64.348
Ibt. ft
9.4455
Ilbm
(A2 >>A;1),dimana: A;
Az
A
1 -
( A,
0.9963
2
K V
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c). Losses in fitting and valve

Dari Tabel 2.10-1 Geankoplis, hal 99 didapat:

Elbow, 90°

ex

hf

Gate valve (wide open)

Coupling

Asumsi :

panjang pipa

maka :

3 elbow 90°
1gate valve
4 coupling

sehingga :

hf

d). Losses in pipe straight

dimana:

Dari tabel 2.10-1 Geankoplis hal 99, didapat :

Elbow , 90°

hF

he
f

v
2le
ID
gc

%
%

9

9

ex

2xgexa

0.9963 1215.6711
64.348
Ibs. ft
18.8223
bm
2
kf v
2xgc
ke = 0.75
ke = 0.17
ke = 0.04
36 m
118.1088 ft
3 kf
1 kf
4 kf
Total kf
VZ
kf 2xgc
558 1215.6711
) 64.348
48.7417 Ibs. ft
Ibm
4f v2:. 3 Le
2.1D. Gc
Friction loss (ft.1bf/lbm)

Faktor friksi

Kecepatan Linier Fluida (ft/s)
Panjang Equivalen Pipa (ft)
Diameter dalam tangki (ft)

32.174

L/D
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Gate valve (wide open) -> L/D = 9
Coupling - L/D = 2
maka :
3 elbow 90° = 3 .1D.L/D =
1 gate valve = .ID.L/D =
4 coupling = .ID.L/D =
Total Le =
2L = L+ Le
= 118.1088 + 3.7007
= 121.8095 ft
= 37.1275 m
* Menghitung Fanning Friction Factor (f)
Dari Fig. 2.10-3 Geankoplis, hal 94 didapat :
Untuk commercial steel - € = 0.000046
= 0.0001509
Sehingga :
€ - 0.0001509 - 0.0050
D 0.0303
Dari Figure 2.10-3 Geankoplis, dengan nilai Nre = 47668.81802
didapatkan nilai f = 0.008
) | | | . Bl I ]
1 | Materigl of constrection  Equivaleni roughai
N i — i
[ I | eawn tisking 1.5 & pOv®
| Commercial steel LI T
| [ Wraught ifen 4,46 ® pod
i | Agphaleed cast iren 1w ot
-1 - 1 T T - |- __i Linlvamize] irgn L5 ™
: Cast lran 2.5 % I
— :\ | [ wood srove 1LE X poe
T D —_ . et Concrete a = gt
5 sf ! ! ! | Riveted steel 9 ¥ 107
"B | | | ; |
= 005 i —_—r - S PN R R - 1
B8 ar | [ criticzl | ] |
= B | | ' H i ]
'é T | I reEen i i turbulent flow |
E T = - - - I Tl T — — e e———f— e e ————
2 ' B A :
= | ek S | }
o oo — | . . . n.,_,::_ ______|_ — 1 T
P T, E L P T ﬁ#
6 ' 1 - : ——
I R IR T— — 1
e} . 1 | %%b\"“-—t
= ] |
af [ | : i t [ e
1 H 1 1 i
2 ——  E— smoeth pipg —T1—
L i | |
1 L i L L 1 I P 1 I i 1 ] L i
o.oo T 3 4 56 B | 2 14 56 4 | 2 x4 546 & | T 31 4 5& B
1o? 1o? T Los 105
Dup
Reynolds number, Mg = T

Figure 2.10-3,

516

Fricticn facrors for fuids imside cipes. [ Based oa L. F. Moodv. Trans.



. ETEWAE . & T S

N h TR g e gmer g NIRRT eRE At § A e e & <
ASME, 66, 671, (1944); Mech. Eng, 69, 1005 (19
sission]

47). With per-

sehingga:
h _ 4 X 0.008
. =
2 X
Ibs . ft
= 2427.6826 ™

* Menghitung energi yang hilang karena gesekan (ZF)

3F = HF = hc+ hex + hf + hF
Ibs . ft
= 2504.6922 b
* Menghitung Static Head
A = 0 ft
7, = 0.4395 ft
AZ = Zz - 21
= 0.4395 - 0
= 0.4395 ft
g/8c = 1 Ibf/Ibm
A7 (g/gc) = 0.4395 ft X
= 0.4395 ftIbf/lbm
* Menghitung Velocity Head
Vi = kecepatan linier fluida dari B-01 ke pipa
V2 = kecepatan linier fluida ke TU-01
Karena pada 2 titik reference dianggap sama, maka V1=V,
Sehingga velocity head (V? / 2agc) = 18.8921
* Menghitung Pressure Head
P, = 1 atm =
AP = P, X velocity
= 2116 X 18.8921
= 39975.7568 Ib/ft2
Sehingga, AP/p = 1515.5658 ft
* Menghitung Energi Mekanik Pompa
AV? g
-WF = + Az
2Xaxgc gc

Dimana :
Wf = tenaga yang ditambahkan ke dalam sistem per satuan massa
Sehingga :
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- Wi = 18.8921 + 0.4395
= 4039.5896 ft. Ibf/lbm
* Menghitung Broke Horse Power (BHP)
BHP - Qf p. (-Wf)
550.n
dari Figure 10.62 coulson, untuk Qf = 11.2674 gpm =
diperoleh n pompa = 60%
sehingga:
BHP = 0.0251 X 26.3768
550 X
= 8.1056
d. Menghitung Tenaga Motor
Dari figure 14-38,Peters hal 521, untuk BHP = 8.1056
Hp = 6.0444
diperoleh n motor = 0.85
Sehingga power motor yang diperlukan :
P motor = BHP
n
_ 8.1056 Hp
0.85
= 9.5360 Hp
Dipilih motor standar dengan power = 2 Hp
RESUME

Nama Alat =
Kode =
Fungsi =

Pompa utilitas-02

Mengalirkan air dari Bak penampung sementara (BU-01)

Tipe

Bahan Konstruksi
Rate Volumetrik

Kecepatan Aliran
Ukuran Pipa

Power Motor
Jumlah

ke Tangki karbon aktif (TU-01)

Centrifugal Pump
Commercial Steel
0.0251 ft3/s
34.8665 ft/s
NPS =
Sch. Number =
oD =
ID =
Flow Area =
2 Hp
1 buah

1/8

40
0.54
0.364
0.1037
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Fungsi
Tipe
Bahan
Jumlah
Tujuan

Langkah Perencanaan
a.

Logu=A+B/T+CT+DT2
KONDISI =

KOMPONEN
H20
TOTAL

massa

K campuran

POMPA/PUMP

= Mengalirkan air dari Tangki karbon aktif (TU-01) ke Tangki air

= Centrifugal Pump

= Commercial Steel

= 1 buah

= 1. Menentukan tipe pompa
2. Menentukan bahan konstruksi pompa
3. Menghitung tenaga pompa
4. Menghitung tenaga motor

Menentukan Tipe Pompa

Dalam perancangan ini dipilih pompa sentrifugal dengan pertimbangan : (Peters,
hal 521)

Dapat digunakan untuk kapasitas hingga 5000 gpm

Konstruksinya sederhana, harganya relatif murah dan banyak tersedia di pasaran
Kecepatan putarannya stabil

Biaya perawatan paling murah dibandingkan dengan tipe pompa yang lain

Menentukan Bahan Konstruksi Pompa

Bahan konstruksi yang dipilih adalah Commercial Steel karena :
Tahan korosi

Memiliki batas tekanan yang diijinkan besar (s.d 22500 psi)
Memiliki batas suhu yang diijinkan besar (-65 °F - 650 °F)

Menghitung Tenaga Pompa

(Yaws, 1999 hal 501)

T = 27
= 300.1500 K
MASSA (kg/jam) p (kg/m3) A B
1081.2626 422.5153326 -10.2158 1.7925.E+03
1081.2626
= 1081.2626 kg/jam
= 0.6622 Ib/s
= 0.8709 cP
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= 0.0006 Ib/ft.s

p campuran = 422.5153 kg/m3
= 26.3768 Ib/ft3
Rate volumetrik (Q) = m
p
= 0.6622 Ib/s
26.3768 Ib/ft3
= 0.0251 ft3/s
= 11.2674 gpm

Diperkirakan aliran fluida turbulen (NRe > 2100), sehingga digunakan persamaan
untuk Di < 1in, yaitu :

D, oy = 3674002

(Pers. 48, Peters, h

Dimana:
Di opt = diameter dalam optimum, in
Q = kecepatanvolumetric, ft3/s
vl = viskositas fluida, cP
Sehingga:
Di opt = 3.6 X 0.2290
= 0.1861 in
AS-1  Dimensions of Standard Steel Pipe
M omdnal (aeside W all Imside Inside Crass-
Fipe Digmeter Sched- Thickness Diaeerer Secrional Area
Size —_— ule
(in.] in. mm MNumber i, mm in. s fis mt ow JO*
b 0405 10,29 a0 noss 173 0269 6,83 DD 03664
a0 00%s 241 0214 546 D005 02341
L 0540 1372 40 0033 224 03 025  ODG0T2 0.e720
B0 (0 1 B 1 To7 OIS0 LV EA]
3 0675 1715 40 00%1 2301 493 1252 U133 1231
a0 0126 320 0423 1074 OUOD00G9E 059059
% 0840 21.34 40 010w 277 D622 1580 D021 1961
a0 0147 373 0546 1387 000163 1511
; 1.050 2667 4 0113 287 DE24 2093 0.003T] 3.441
a0 0154 391 0,742 13,85 DUKIE0H0 2791
1 1.315 3340 a0 0133 338 1049 2664 0.00600 5.574
a0 0179 445 0957 2431 000499 4.641
15 1660 4214 40 0140 336 1,380 3505 001040 9648
] el 485 1,278 3246 00089 B.275
15 1.900 4824 40 Gl4s 368 1610 4089 001414 1313
20 0200 508 1LA00D R0 Q01225 11.40
2 2,375 6033 40 0154 391 06T 5250 002330 21.65
B 021E 554 1939 49235 002050 19.05
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-

5.16

B

T A

NS S o

ey

2% 2875 7303 40 0.203 2469 6271 0.03322 30.89
80 0276 701 2323 5900 002942 27.30
3 3.500 8890 40 0216 549 3068 7792 005130 47.69
0300 7.62 2900 7366 004587 42.61
33 4.000 101.6 a0 0226 S74 3548 90.12 0.06870 63.79
80 0318 BO8 3364 83545 006170 5735
4 4.500 1143 40 0237 602 4026 1023 0.08840 8219
&0 0337 856 13826 97.18 0.07986 T4.17
5 5.563 1413 40 0258 655 5047 1282 01390 129.1
RO 0375 953 4813 1223 01263 1175
6 6.625 1683 40 0280 711 6065 1541 02006 186.5
80 0432 131097 5761 1463 0.1810 168.1
8 8.625 219.1 40 0322 818 7881 2027 03474 3227
80 0500 1270 7.625 1937 03171 2947
Dari Appendix A.5-1 Geankoplis halaman 892 dipilih NPS 1/4 in sch 40 diperoleh
oD = 0.54 in
ID = 0.364 in
A = 0.00072 ft?
Menghitung kecepatan linier
Kecepatan linier fluida dapat dicari dengan menggunakan persamaan sebagai
berikut :
Vv =
Dimana:
v = kecepatan linier aliran fluida, ft/s
Q = lajualir volumetric, ft3/s
A = inside sectional area, ft?
Sehingga :
v = 0.0251 ft3/s
0.00072 ft?
= 34.8665 ft/s
= 10.6273 m/s
Menghitung Reynold Number (Nre)
Nre = pvD
Dimana:
p = densitas cairan (lb/ft3)
ID = diameter dalam pipa (ft)
i = viskositas (Ib/ft s)
v = kecepatan linier (ft/s)
Sehingga:
Nre = 26.3768 X

34.8665
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Head Losses (Hg)
a). Sudden Contraction Losses

he

Karena:

A;

sehingga :

b). Sudden Enlargement Losses

dimana:

sehingga:

Ay

A,

ke

he

Maka,

Ao

Az

0.0006
47668.81802 (NRe > 2100 jadi aliran Turbulen)
jadi asumsi aliran turbulen benar

2
kc V
2xgexa
(A1 >>A;),dimana: A;
Az
0.001849 < 0.715
0.4 (1,25 -
0.4 (1,25 -
0.4993
1 (untuk aliran turbulen)
VZ
ke
2xgexa
0.4993 1215.6711
) 64.348
Ibt. ft
9.4321
Ilbm
(A2 >>A;1),dimana: A;
Az
A
1 -
( A,
1.0000
2
K V
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c). Losses in fitting and valve

Dari Tabel 2.10-1 Geankoplis, hal 99 didapat:

Elbow, 90°

ex

hf

Gate valve (wide open)

Coupling

Asumsi :

panjang pipa

maka :

3 elbow 90°
1gate valve
4 coupling

sehingga :

hf

d). Losses in pipe straight

dimana:

Dari tabel 2.10-1 Geankoplis hal 99, didapat :

Elbow , 90°

hF

he
f

v
2le
ID
gc

%
%

9

9

ex

2xgexa

1.0000 1215.6711
64.348
Ibs. ft
18.8921
bm
2
kf v
2xgc
ke = 0.75
ke = 0.17
ke = 0.04
36 m
118.1088 ft
3 kf
1 kf
4 kf
Total kf
VZ
kf 2xgc
558 1215.6711
) 64.348
48.7417 Ibs. ft
Ibm
4f v2:. 3 Le
2.1D. Gc
Friction loss (ft.1bf/lbm)

Faktor friksi

Kecepatan Linier Fluida (ft/s)
Panjang Equivalen Pipa (ft)
Diameter dalam tangki (ft)

32.174

L/D
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Gate valve (wide open)
Coupling

N2

maka :

3 elbow 90° =
1gate valve =
4 coupling =

2L =

* Menghitung Fanning Friction Factor (f)

Dari Fig. 2.10-3 Geankoplis, hal 94 didapat :

Untuk commercial steel -

Sehingga :

Dari Figure 2.10-3 Geankoplis, dengan nilai Nre
didapatkan nilai f = 0.008

Fanning friction factor, f

L/D = 9
L/D = 2
3 .1D.L/D =
.1D.L/D =
.1D.L/D =
Total Le =
L+ Le
118.1088 + 3.7007
121.8095 ft
37.1275 m
€ = 0.000046
= 0.0001509
0.0001509 _ 0.0050
0.0303
47668.81802
| | Il | ]
1 | Materigl of constrection  Equivaleni roughai
I 0
| eawn tisking 1.5 & pOv®
| Commercial steel LI T
i Wrought irgn 4.5 % po¥
| Agphaleed cast iren 1w ot
| Gulvamnized irgn L5 = ot
Cast lran 2.5 % I
! Wl ELove 1LE X 1ot
- Cancrete 3 = opt
| Hiveied steel F Mot

e s el s

S T—

i
turbulent flow

1
—

|

I ISN—— —— —

S—

/

1 i
smacth pips —

I:I.'uﬂ'l 1 L i

Figure 2.10-3,

1%

Reynolds nurber, &pe ==
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47). With per-

sehingga:
h _ 4 X 0.008
.