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INTISARI

Agus Nugroho dan Doni Kurniawan, 2012, Prarancangan Pabrik Etil klorida
Kapasitas 5.000 Ton/Tahun, Jurusan Teknik Kimia, Fakultas Teknik,
Universitas Sebelas Maret, Surakarta

Etil klorida merupakan salah satu senyawa kimia yang pada suhu kamar
dan tekanan atmosferis berupa gas tak berwarna sering dimanfaatkan sebagai
bahan utama dalam pembuatan Tetr.Etll Lead (TEL). TEL merupakan bahan

untuk katl kuallatas bahan bakar yang
kebutuhan dalam negeri dan
kida dengan kapasitas 5.000

berfungsi sebagai anti 5"’
ekspor ke luar negerighaka

ton/tahun. Kebutufl \ -baku ¢ " : ; sar 497519 kg/jam pada suhu
30°C dan tekanah . De ika _berapfaktor seperti aspek
penyediaan bahan baku,:trs a, peh h, serta utilitas, maka
lokasi pabrik

Peral4ta
menara dlstlla' ge . -
dihasilkan dari reaksi e@lkohol w klorida (C., OH dan HCI) dalam

ada kondi {

.aba@pada shu 70°C dan tekanan

1 atm. Katalis yang digi C orida. Kopversi etil alkohol yang
diperoleh sebesar "81%. RedKsis ecafa eksotermis, sehingga
dlperlukan air pendln 1 |gunakan scruber sehingga

Utilitas terdiri dari un edlan air sebagai pendingin maupun
keperluan umum, penyediaan steam, tenaga listrik, penyediaan udara tekan,
penyediaan bahan bakar, dan unit pengolahan limbah. Pabrik etil klorida memiliki
tiga laboratorium, vyaitu laboratorium fisik, laboratorium analitik, dan
laboratorium penelitian dan pengembangan, untuk menjaga kualitas bahan baku
dan produk.

Perusahaan berbentuk Perseroan Terbatas (PT) dengan struktur organisasi
line and staff. Sistem kerja karyawan berdasarkan pembagian jam kerja yang
terdiri dari karyawan shift dan non shift.

Hasil analisis ekonomi terhadap prarancangan pabrik etil klorida diperoleh
modal tetap sebesar Rp 202.550.216.303 dan modal kerja sebesar Rp
86.374.321.919. Biaya produksi total per tahun sebesar Rp. 420.145.789.833.
Hasil analisis kelayakan menunjukkan ROI sebelum pajak 31,12% dan setelah
pajak 23,34%, POT sebelum pajak 2,5 tahun dan setelah pajak 3,1 tahun, BEP
57,77%, SDP 39,40% dan DCF sebesar 23,21%. Berdasar analisis ekonomi dapat
disimpulkan bahwa pendirian pabrik etil klorida dengan kapasitas 5.000 ton/tahun
layak direalisasikan pembangunannya.

Xiv



BAB |
PENDAHULUAN

1.1 Latar Belakang Pendirian Pabrik

Etil klorida merupakan salah satu senyawa kimia yang pada suhu kamar dan

Mc.

Pada ab ke-l%ﬁf klotida peftam kalmgduks dari etil alkohol dan
hidrogen oleh Va ntine.%pi pembutatan eti i @ industri baru dimulai

bakar yang berfungsi sebagai nti knockifg. (Kirk and Othmer, 1979)

Dewasa ini penggunaan etil klorida semakin berkembang antara lain dalam
bidang industri obat-obatan, refrigerant dan pembuatan senyawa organik. Dalam
bidang industri, senyawa ini selain sebagai bahan baku pembuatan TEL juga
digunakan sebagai bahan baku pembuatan etil selulosa. Etil selulosa yaitu senyawa
kimia yang digunakan pada industri tekstil, plastik dan vernis. (Mc. Ketta serie C,
1979).

Saat ini industri kendaraan bermotor sedang berkembang dengan pesat

sehingga  tingkat konsumsi bahan bakar semakin tinggi. Namun demikian,



penggunaan TEL sebagai zat anti knocking sudah dibatasi/dikurangi sehingga hal ini
memukul industri etil klorida pada umumnya. Hal yang cukup menggembirakan
adalah berkembangnya industri polimer, karena mengakibatkan kebutuhan akan etil

klorida masih cukup besar dan terus meningkat. Sampai saat ini, kebutuhan etil

klorida di Indonesia masih dipenuhisd€ngan,jalan impor dari luar negeri. Kapasitas

Indonesia sehingga dapat mengurangi ketergantungan kepada tenaga kerja
asing.
c. Membuka lapangan kerja kepada penduduk disekitar wilayah industri yang
akan didirkan.
1.2. Kapasitas Pabrik
Ada 3faktor yang harus dipertimbangkan untuk menentukan kapasitas pabrik,
yaitu kebutuhan produk etil klorida, ketersediaan bahan baku dan kapasitas pabrik

yang telah berproduksi.



1.2.1. Kebutuhan produk etil klorida
Kebutuhan etil klorida di Indonesia diperkirakan berdasarkan besarnya impor
etil klorida di Indonesia seperti ditunjukkan pada Tabel 1.1 dan gambar 1.1.

Tabel 1.1 Data impor etil klorida
Tahun Ton/tahun

1.200

1.000 Impor = 103.5x Tahun - 20722
R?=0.969

3

Impor (tonftahun)
(=)
8

2003 2004 2005 2006 2007 2008 2009 2010 2011

Tahun

Gambar 1.1 Impor etil klorida di Indonesia tahun 2004 - 2010



Dari hasil regresi linear dapat diperkirakan kebutuhan Etil klorida pada tahun
2016:
Kebutuhan =103,5x - 20722

Kebutuhan = (103,5 x 2016)- 20722

etil Kklorida perlu

1.
untuk: membuat etil klorida
drogen Klorida sebesar
oleh dari PT. Indo Acidatama
ton/tahun. Bahan baku hidrogen
klorida diimpor dari Jining Xieli Special Gas Co., Ltd. Sandong, China
(mainland) dengan kapasitas 240.000 ton/tahun.
2. Kapasitas minimal.

Kapsitas produksi etil klorida berbagai pabrik di duina ditunjukkan

pada pada Tabel 1.2.



Tabel 1.2 Kapasitas pabrik yang telah berproduksi

Pabrik Kapasitas (ton/tahun)
Chloritech Industries, India 2.000
First Chemical Pascagoula Missisipi, USA 5.000
Coastal Chemical, St. Helens, Oregon, USA 12.000
Farmland Industries, Enid, Oklahoma, USA 40.000
Sumber : www.the-inovation- p.com (di download tanggal 4 Maret 2011)

1.3. Lokasi Pabrik

Lokasi pabrik sangat berpengaruh pada keberadaan suatu pabrik, baik dari
segi komersial maupun kemungkinan pengembangan dimasa mendatang. Pabrik etil
klorida direncanakan akan didirikan di daerah kawasan industri Mororejo,

Kaliwungu, Semarang dengan pertimbangan sebagai berikut:


http://www.the-inovation-group.com/

. Dekat dengan bahan baku

Etil alkohol diperoleh dari PT. Indo Acidatama Chemical, Karanganyar, Jawa
Tengah. Hidrogen Klorida diimpor melalui pelabuhan Tanjung Mas Semarang,
Jawa tengah.

. Kemudahan transportasi dan Pem

Fasilitas pe dukun%&pa : : sedia cukup memadai

Tenaga kerja baik te

agagkasar mMa ahlicukup tersedia dengan jumlah

yang cukup.
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Gambar 1.2 Peta lokasi pendirian pabrik



1.4. Tinjauan Pustaka
1.4.1. Macam — macam proses
Ada 3 macam proses pembuatan etl klorida secara industri yaitu: reaksi antara

etil alkohol dan hidrogen klorida, hidroklorinasi etilen dan klorinasi etana.

reaktor jenis gelembung (bubble), produk dari reaktor ini dilewatkan dari atas reaktor

yang kemudian dilewatkan scrubber dengan penambahan NaOH untuk tujuan
pemisahan produk. (US. Patent 2.516.638)
2. Hidroklorinasi etilen

Reaksi yang terjadi antara Etilen dan HCI adalah sebagai berikut :

C2H4(g) + HC|(g) AIC3 > C2H5C|(g) ................................ (2)



Proses ini sebenarnya dapat dijalankan dalam fase uap dan fase cair. Tetapi biasanya
dijalankan dalam fase uap. Konversi yang dihasilkan 90% basis etilen, operasi
dijalankan pada suhu 130 °C — 250 °C dengan bantuan AIC5 cair. Reaksi pda suhu
tinggi dapat mengakibatkan terjadinya polimerisasi dan dapat merusak katalisator.

Kesulitan yang dihadapi adalah._pengga

alisator yang sudah tidak aktif dan

buatagkklo da

photo chemical dan kat%k Dalam industri, bia@ dijalankan secara thermal.

Reaksi yang terjadis

CaHe(q)

Reaksi yang terjadi sangat eksotermik ehngga pengontrolan suhu sangat penting.
Suhu reaksi berkisar antara 230 °C — 450 °C. Suhu yang tinggi dapat menyebabkan
etil klorida terurai menjadi C,H, dan HCI. Dengan cara ini konversi yang didapat
hingga 78% terhadap etana. Perbandingan etana dan Cl,yang dipakai £0,2 pada suhu

reaksi 420 °C.

Dari ketiga proses diatas, proses pembuatan etil klorida dari etil alkohol dan

HCI yang dipilih, dengan pertimbangan kemurnian produk yang didapat mencapai



10

99,6% reaksi fase cair sehingga lebih mudah penanganannya, serta bahan baku etil

alkohol dan HCI mudah didapat.

1.4.2 Kegunaan produk

Etil klorida merupakan_prod jadi yang sering digunakan dalam

industri kimia lainnya. Etil klorida digﬂ%% sebagal bahan baku pembuatan etil

Mr kan%aku pembuatan tetraethyllead
j | =

1) Sifat fisik etil alkoho
Merupakan cairan volatil (mudah menguap), mudah terbakar, beracun,

jernih, memiliki rasa dan bau yang khas. Sifat - sifat fisis yang lain adalah :

(Kirk Othmer, 1998)

Berat molekul, gr/ mol . 46,7

Titik didih (1 atm) :78,32°C
Titik lebur (1 atm) :-111,15°C
Suhu kritis (K) : 516,25

Tekanan Kritis (bar) 163,84
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Berat jenis pada 20 °C( 1 atm) :0,7894
Viskositas pada 20 °C( 1 atm) : 1,17 Mpa
2) Sifat kimia etil alkohol

Etil alkohol jika dihidrogenasi akan menghasilkan asetaldehid. Etil

alkohol dan asam Kka _idrid akan menghasilkan ester.

Oksidasi larutan etil alkohol @W% asam a

etat dapat dilakukan dengan

oksigen pada tek mosfer de

klorida dan air.

C,HsOH 0) +

b) Sifat fisik dan kimia hidrogen klorida
1) Sifat fisik hidrogen klorida
Hidrogen klorida atau dapat disebut juga asam muriatik merupakan
senyawa yang penting untuk membuat bahan — bahan hidrokarbon
terklorinasi. Larutan ini jika murni merupakan cairan yang tidak berwarna,
sangat korosif, asapnya berbau sangat menyengat dan dapat mematikan bila
dihirup dalam jumlah yang banyak. Gas asam klorida anhidrous ini kurang

korosif jika dibandingkan dengan larutan dalam konsentrasi yang tinggi.
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Walaupun demikian, gas ini dapat mengiritasi mata dan kulit. Di pasaran
umumnya asam Klorida ini dijual dalam bentuk larutan dengan konsentrasi
31,45% dan 35,21 %. Sifat — sifat fisik hidrogen klorida anhydrous yang lain

adalah sebagai berikut:

Berat molekul

serta bantuan katalis kalsiu
othmer, 1998)
CoHsOH ) + HClgy _ %%,  CiHClg +  H0q
B Sifat fisik dan kimia produk
1) Sifat fisik etil klorida

Merupakan gas berwarna pada suhu 12,4°C pada tekanan 1 atm. (Kirk othmer,

1998)
Berat molekul (g/mol) 1 64,52
Titik didih ( 1 atm) :12,4°C

Titik lebur (1 atm) :-138,3°C
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Suhu Kritis ( 1 atm) :186,6°C
Tekanan kritis (MPa) . 5,27

Berat jenis ( 1 atm) : 2,23

Panas pembakaran : 1327 kJ/mol

Panas pembentukan

@,
2) sifat kimigetl Kiofide

Eti Iorida%gter onési adaéeratur yang tinggi menjadi
etilen dan idrog%lorida. ekomiposisi m@ungk pada temperatur 400

°C — 500 °C Bila eti a di an pads temper ur 500 °C — 600 °C dan

CoHsCl — CyHy + HCIL oo (5)
1.4.4. Tinjauan proses secara umum
Proses pembuatan etil klorida ini dikondisikan pada suhu 70 °C dan
tekanan 1 atm dengan reaksi :
CoHsOH + HCI  ——— CoHsCl + HoO e, (6)
Reaktor yang digunakan adalah bubble reactor (reaktor gelembung) non
adiabatis dan non isotermal dengan media pendingin air. Produk keluar reaktor

yang berupa gas akan diumpankan menuju kondensor sebagai langkah awal
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pemurnian produk. Fase cair keluaran kondensor diumpakan ke dekanter dan
selanjutnya menara distilasi. Proses ini bertujuan untuk mengurangi kadar air
didalam reaktor. Sedang fase gas keluaran kondensor parsial diumpankan ke

menara distilasi dan scrubber sebagai langkah pemurnian produk.




BAB |1
DISKRIPSI PROSES

2.1. Spesifikasi Bahan Baku dan Produk

2.1.1. Spesifikasi bahan baku

a. Etil alkohol
Fase (30°C, 1 at
Komposisi dan 5% air

Berat molek

Berat jenis

b. Hidrogen klorida

Rumus molekul

Fase (70 °C, 1 atm) : Gas

Komposisi : 99,95 % HCI dan 5% H,0
Berat molekul : 36,48 kg/kgmol

Titik didih normal 11879K

Berat jenis : 0,789 g/cm3 (200C)

Suhu kritis 13246 K

Takanan kritis : 83,1 atm

Kelarutan : 56,1% dalam air

(www.advancedspecialtygases.com)
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2.1.2. Spesifikasi bahan pembantu

a. Kalsium klorida
Rumus molekul : CaCl,

Fase (70 °C, 1 atm) : Padat

Berat molekul
Titik didih normal

Kelarutan : am air (20 °C)

b. Karbon te
Rumus molekul
Fase (70 °C, 1 atm)

Berat molekul

Titik didih normal 76,72 °C
Kelarutan : 785 - 800 mg/liter dalam air (25 °C)
Larut dalam alkohol, kloroform, eter,
benzene.
(Merck chemical, 2011)

2.1.3. Spesifikasi produk utama
Etil klorida
Rumus molekul : CoHsCl
Fase (30°C, 1 atm) : Gas

Komposisi :99,7% C,HsCI, HCI max 10 ppm dan
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H,0O max 200 ppm
Berat molekul : 64,52 kg/kgmol
(Chloritech Industries, 2011)

2.2. Konsep Proses

2.2.1 Dasar reaksi

inversi reaksi sebesar

an yield lebih tinggi

2.2.2 Mekanisme reaksi

Reaksi pembuatan etil klorida merupakan reaksi heterogen pada fase gas—cair.
Untuk mengetahui mekanisme reaksi dalam reaksi fase gas-cair terlebih dahulu harus
mengetahui faktor yang paling berpengaruh dalam proses yaitu: raksi kimia, transfer

massa maupun keduanya.

Faktor yang paling berpengaruh dalam proses bisa diketahui dengan menghitung nilai

Hatta Number (My) (Levenspiel, 1999).
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~ transfer difusi melewati film
Kk .Cg.9a

M. 2 konversi maksimum di film

2
Bila: Kat

My > 2 = reaksi kimia relatif sangat cepat dibandingkan

paling berpengaruh.
, W EW}

berpengaruh (kasus H). Jadi reaksi terjadi dibadan cairan.

Jadi mekanisme reaksinya adalah sebagai berikut :

Keterangan gambar :

|
A 4:— | Pa = tekanan etil alkohol
! :CB Ca = konsentrasi etil alkohol
i —5_ o Cg = konsentrasi hidrogen
! ! klorida

Gas | Liquid

Gambar 2.1  Skema Mekanisme Reaksi
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2.2.3 Kondisi operasi

Pembuatan etil klorida dari etil alkohol dilakukan dalam reaktor gelembung
(bubble reactor) pada suhu 70°C dan pada tekanan 1 atm. Reaksi berlangsung secara

eksotermis, sehingga membutuhkan pendingin. Yield pembentukan etil klorida

persamaan:

AHP = % AH® proguk - = AH®
Persamaan reaksi :

CoHsOH y  + HClg —2%  CHsClgy  + HoO(g) - coervvrerrieeee(8)
Data-data harga AH®s untuk masing-masing komponen pada 298°K

adalah (Yaws, 1999):

AH’s C,Hs0OH =-234,81 J/mol
AH°: HCI =-92,30 J/mol
AH°% CyHsCl =-1117,71 J/mol

AH’s H0 =-241.080 J/mol
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AH® reaksi =2 AH% produk ~ % AH® reaktan

= (-1117,71 + (-241.080)) — (-234,81 + (-92,30))

= -26400 J/mol

Dari harga AH sebesa

adalah eksotermis. Untuk mengeta
-
reversible atau irreversible, aru

e
Diketahui data-date se@erikut Y

iW&oksida etil klorida termasuk reaksi

gihitun tetapan kesetimbangan (K)

AG°s CyHs0
AG°s HCI
AG°s CyHsCl
AG®s HyO

Perubahan energi Gibbs rea

AGOreaksi =X AGof produk - > AGof reaktan

= (-60,04 + (-228,77)) — (-168,39 +(-95,33))

=-25,09 J/mol
AG®reaksi 1 =-RTInK
AG - 25,09 J/mol

InK=

“RT —8,3143/mol K x 298, 15K

= 40,055

K =2.488 x 10%
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Untuk harga teteapan kesetimbangan pada T = 343 K

()AL 1
K, -R\T T,

In(K/Ky) — =-13,828

K/K1

Kreaksi .. a mnp
Dari perhitungan diatas ta \.\ “ a haré@ at besar, sehingga reaksi yang
terjadi merupakanreak: i ersiblg

A + B
Reaksi di atas merupakan reaksi tunggal :

dapat dituliskan :
—r, =kxC, xCgq

Dari perhitungan yang terlampir diperoleh nilai k sebesar =
= 8,439x10"° m*/kmol.menit
= 1,4061x10° m%kmol.s

= 0,005063 m*/kmol.jam



2.3. Diagram Alir Proses dan Langkah Proses

2.3.1. Diagram alir kualitatif

Diagram alir kualitatif dapat dilihat pada gambar 2.2

2.3.2. Diagram Alir Kua

22
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HCI

HCI
C,HsClI

C,HsOH
H20

HCI
C2H5CI
CCl4
C2H50H
H20

70,012

Y

R-01

Y

@ Hel A
C,HsCl

g =5 g | CaHsoH

0 H20

"

AN

MD-02

t DC-01 -
. = HCl
40 s 9 C,HsCl
b2 ‘9 "
ccla =

C2H50H <>
HO (1)
CCla  igpliy "
C2H50H o .
H20 |
’
ccl
C2H50H
H20 D
MD-01 [40]
C2HsOH
o (D
99,97

A

Gambar 2.2 Diagram alir proses kualitatif

H,0

NaCl

SC-01

23

46,18

NaOH
H20
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1008,506
29,707
1038,213

9
HCl  1023,864
C,HsCl 660,173
1684,037

HCl
C,HsCl
3
HCl 1023,864
C2HsCl 660,173
ccl4 5974,955
C2HSOH 1002999
H20 242,854
8904,845
1
C;HsOH 475,697
pompa 1 H20 21,822
®) 2
| Hor sruers | R-01

7
CCl4 1184,978
C2H50H 853,410

5

Pompa CC|4 4789,977
C2H50H 124,093
H20 43,879

4957,949

MD-02

n

H20 1101
2039,489 6
cCl4 1184,978
C2HS0H 857,698
H20 220,183
MD-01 2262,859
8
CHsOH 4,288
HO 219,082
223,370
Pompa s Gambar 2.3 Diagram alir proses kuantitatif
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11
15,358
630,465 14
645,823 HCl 1,580
C;HsCl 630,465
> HoO 0,001
632,046
Pompa 8
13
sc-o1 NaOH 15,114
H20 15114
30,228
12
H,0 21,922
NaCl 22,083
44,005
Pompa 9



PROCESS ENGINEERING FLOW DIAGRAM
PRARANCANGAN PABRIK ETIL KLORIDA DARI ETIL ALKOHOL DAN HIDROGEN KLORIDA
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2.3.4. Langkah proses

Secara garis besar, langkah proses pembuatan etil klorida dapat dibagi menjadi 3

tahap utama :

1. Tahap penyiapan bahan baku

2. Tahap reaksi

3. Tahap pemurnia

pada fase cair dengan suhu penyimype 0°C¢dan tekanan 55 atm.

2.3.4.2. Tahap reaksi pembentukan etil klorida

Umpan reaktor dari T-01 dipompakan ke dalam reaktor menggunakan
pompa (P-01). Hidrogen klorida dari T-02 diturunkan tekanannya dari 55 atm
menjadi 1 atm dengan menggunakan tiga ekspander E-01, E-02 dan E-03). Keluaran
E-03 dipanaskan dengan menggunakan pemanas (HE-01) untuk mendapatkan
hidrogen klorida dengan kondisi suhu 30°C dan tekanan 1 atm. Didalam reaktor
terjadi reaksi antara etil alkohol dan hidrogen klorida. Reaksi berlangsung pada

reaktor gelembung (bubble reactor) pada tekanan 1 attm dan suhu 70°C. Reaksi
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berlangsung secara eksotermis sehingga diperlukan pendingin agar suhu dalam
reaktor tetap pada 70°C. Pendingin reaktor menggunakan air sungai yang masuk pada
suhu 35°C dan keluar pada suhu 45°C. Produk yang diperoleh dari reaktor adalah etil

klorida, produk samping berupa air, serta sisa reaktan berupa hidrogen Klorida,

aktor, @npank ke Owd sor par%(CP-O
] N5

&
produk dengan produk %ing eluaran reactor. Faseseair atau hasil bawah CP-01

diumpankan ke dekanter @‘01

etil alcohol, karbon tetraklorida sra sdikit air dikembalikan ke reactor, sedangkan
hasil bawahnya yang berupa air dan sedikit etil alkohol dibuang ke UPL.

Fase gas atau hasil atas CP-01 diumpankan ke menara distilasi-02 (MD-02).
Hasil atas MD-02 yang mengandung hidrogen klorida da sedikit etil Kklorida
dikembalikan ke reaktor, sedangkan hasil bawahnya diumpankan ke scrubber (SC-
01) yang merupakan media terakhir pemurnian produk. HCI di SC-01 akan diserap
menggunakan larutan NaOH. Hasil bawah SC-01 dibuang ke UPI, sedangkan hasil

atasnya adalah prduk etil klorida dengan kemurnian 99,7%.



2.4. Neraca Massa dan Neraca Panas

Produk
Kapasitas

Satu tahun produksi

2.4.1. Neraca massa

Basis perhitungan
Satuan

Neraca massa pra

- etil klorida 99,7% (wt)

: 5.000 ton/tahun

: 330 hari

Komponen
HCI 1023.864
C,HsCl 29.707 660.173
cCl, 144955 5974.955
C,HsOH 1453.200 1002.999
H,O 66.802 242.854
8904.845 8904.845
Tabel 2.2 Neraca massa kondensor parsial
input output
Komponen arus 3 arus 9 (vapor) arus 4 (liquid)
kg/jam kg/jam kg/jam
HCI 1023.864 1023.864 0.000
C,HsCl 660.173 660.173 0.000
CCly4 5974.955 0.001 5974.954
C,HsOH 1002.999 0.000 1002.999
H,O 242.854 0.000 242.854
8904.845 1684.038 7220.807
8904.845 8904.845




Tabel 2.3 Neraca massa dekanter
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input output
Komponen arus 4 arus 6 (fase atas) | arus 5 (fase bawah)
kg/jam kg/jam kg/jam

CCly 5974.954 1184.978 4789.976

CoHsOH 1002.999 857.698 124.093

H.0 242.854 220.183 43.879
4957.948
7220.807

Komponen 8
kg/jam
CCl, 0.000
C,HsOH 4.288
H,O 219.082
223.370
Total 2262.859
input aru output (Bottom)
Komponen arus 10 arus 11
kg/jam kg/jam kg/jam
HCI 1023.864 1008.506 15.358
C,HsCl 660.173 29.707784 630.465
1038.214 645.823
Total 1684.037 1684.037




Tabel 2.6 Neraca massa scrubber
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Output
Komponen Infllj_tl_i;us Hasil atas arus 14 _
(Produk) Hasil Bawah arus 12
Kg/jam kg/jam kg/jam
HCI 15.358 1.580 0.000
C,HsCI 630.465 630.465 0.000
NaOH 15.114 0.000 0.000
H,O 21.922
NaCl 22.083
44,005
676.052
L 5 Tabel 2.7 acamassa t
komponen INPU /ja OUTPUT (kg/jam)
arus 1 rus 2 rus 13 to a§ arus 12 arus 14 total
HCI 0.000 1.675 {£7,0.00 5 0 0.000 | 1.58E+00 1.580
C,HsCI 0.000 .000 0.00 000 0.000 | 630.465 | 630.465
C,HsOH 475.697 3 475.6 4, 0.000 0.000 4.288
H,O 21.822 0.00 114 .936 . 21.922 | 1.19E-03 | 241.004
NaOH 0.000 0.000 11 15! 00 0.000 0.000 0.000
NaCl 0.000 0.000 0. : 0.000 22.083 0.000 | 22.083
jumlah 899.422 899.422




2.4.2 Neraca Panas

Basis perhitungan : 1 jam operasi

Satuan . kd/jam
Tabel 2.8 Neraca panas reaktor
Komponen Panas Masuk (kJ) Panas Keluar (kJ)

Panas umpan arus 1

Panas umpan arus

Panas recycle arus 5

764443,278

©

158783,826

256117,784

22226,089

Beban pendingin

7880439,952

Total

8158783,826

8158783,826

Tabel 2.10 Neraca panas dekanter

Panas Masuk (kJ)

Panas Keluar (kJ)

Komponen

Panas umpan arus 4 256117,784

Panas produk arus 5 172804,422
Panas produk arus 6 83313,362
Total 256117,784 256117,784




Tabel 2.11 Neraca panas menara distilasi 1

Komponen Panas Masuk (kJ) Panas Keluar (kJ)
Panas umpan arus 6 83313,362

Panas produk arus 7 215292,940
Panas produk arus 8 75064,371
Beban kondensor 832152,877
Beban reboiler 1039196,826

Total 1122510,189 1122510,189

a distilasi 2

anas Keluar (kJ)

12829,341

85008,855

168327,170

Total

Komponen

1266165,367

Panas umpan arus

L LsPanas Keluar (kJ)

Panas umpan arus x‘ '1-vm 'F.

Panas produk arus 1 6009,031
Panas produk arus 14 29955,016
Beban absorsi 12478,638
Total 48.442,687 48.442,687

32



Tabel 2. 14 Neraca panas total

PANAS MASUK

PANAS KELUAR

Komponen - -

KJ/jam KJ/jam

Arus 1 20.020,133

Arus 2 5.504,027

Arus 8 75.064,371

Arus 12 6.009,031

Arus 13 1.012,39

Arus 14 29955,01659

Panas reaksi

Kondenso
Reboiler 2
Mikser
HE 1

Kondensor 3

TOTAL

107638,75

10.866.055,228

33
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2.5. Lay Out Pabrik dan Peralatan Proses

2.5.1. Lay out pabrik

Lay out pabrik merupakan suatu pengaturan yang optimal dari seperangkat

fasilitas-fasilitas dalam pabrik. Tatagletak yang tepat sangat penting untuk

mendapatkan efisiensi, Keselamatan, dan kelancaran Kerja dari para karyawan serta

mendatang.

3. Fakor keamanan sangat diperlukan untuk bahaya kebakaran dan ledakan, maka
perencanaan lay out selalu diusahakan jauh dari sumber api, bahan panas, bahan
yang mudah meledak dan jauh dari asap atau gas beracun.

4. Sistem konstruksi yang direncanakan adalah outdoor untuk menekan biaya
bangunan dan gedung dan juga iklim Indonesia memungkinkan konstruksi secara

outdoor.
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5. Lahan terbatas sehingga diperlukan efisiensi dalam pemakaian pengaturan
ruangan/lahan.
Secara garis besar lay out dibagi menjadi beberapa bagian utama, yaitu

(Vilbrandt, 1959):

1. Daerah administrasi/perkantoranslabe ium dan ruang kontrol

Daerah administrasi mefupakan pusat @W&n administrasi pabrik yang mengatur

kelancaran operasi. Labo

e
proses, kualitas dz ku@
2. Daerah prose g

Daerah proses

berlangsung.

baku dan produk.

4. Daerah gudang, bengkel dan garasi

Daerah gudang, bengkel dan garasi merupakan daerah yang digunakan untuk
menampung bahan-bahan yang diperlukan oleh pabrik dan untuk keperluan
perawatan peralatan proses.

5. Daerah utilitas

Daerah utilitas merupakan daerah dimana kegiatan penyediaan bahan pendukung

proses berlangsung dipusatkan.
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Gambar 2.5 Lay out pabrik
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2.5.2. Lay out peralatan proses

Lay out peralatan proses adalah tempat dimana alat-alat yang digunakan
dalam proses produksi. Tata letak peralatan proses pada prarancangan pabrik ini

dapat dilihat pada Gambar 2.6. Beberapa hal yang harus diperhatikan dalam

menentukan lay out peralaté ' priketily klorida, antara lain(Vilbrandt,

1959) :
1. Aliran udara

perlu diperhatikan
kelancarannya. Hal ini j - N i i“terjadinya stagnasi udara pada
suatu tempat sehingg akiba an kimia'yang dapat mengancam

keselamatan pekerja.
2. Cahaya

Penerangan sebuah pabrik harus memadai dan pada tempat-tempat proses yang

berbahaya atau beresiko tinggi perlu adanya penerangan tambahan.
3. Lalu lintas manusia

Dalam perancangan lay out peralatan perlu diperhatikan agar pekerja dapat mencapai
seluruh alat proses dengan cepat dan mudah. Hal ini bertujuan apabila terjadi
gangguan pada alat proses dapat segera diperbaiki. Keamanan pekerja selama

menjalankan tugasnya juga diprioritaskan.
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4. Pertimbangan ekonomi

Dalam menempatkan alat-alat proses diusahakan dapat menekan biaya operasi dan

menjamin kelancaran dan keamanan produksi pabrik.

5. Jarak antar alat proses

mempun '
A 7
lainnya Tice
e

kebakaran pada alat te maka

Untuk alat proses yang

dipisahkan dengar



S9S0.1d uelejelad Melo] eje 9°¢ lequied)

0LT:T =®exis

€0-1
d399Nydos ‘ T0-0S

¢0 ISVTILSIA VYVYNIN : ¢0-diN

T0 ISVTILSIA VYVYNIN : T0-dIN
H3AXIN TO—IN

(431v3aH)
YIONVHOXI LVIH : 10— 3H

HOLMVv3Y - 10-d

NOOY

HOSNIANOD * 10-dd 1041INOD

IVISYVd YOSNIANOD : T0-dD 0—3H
VaISHONdIH
IWNIYLYN O1IS: T0—S
Ly 10-0a
(vargox (o] c
T113) M¥NAOYHd INONVL : €0-L
VAIHO T WVSY IMONVL: 20— 1
70-dO
TONVLI IMONVL : TO-L o

‘uefueaalsd]




BAB Il

SPESIFIKASI PERALATAN PROSES

3.1. Reaktor
Kode

Fungsi

Tipe
Jumlah

Volume

Kondisi Operasi

Waktu Tinggal
Material
Diameter
Tinggi

Tebal shell
Jenis head

Tebal head

hydrogen chloride,
chloride membentuk

ama, dan air sebagai

P=1atm

: 9,678 jam

: Low-alloy steel SA-204 grade C
14,442 m

14,442 m

20,625 in

- torisperical dished head

:0,6251n

40



Tinggi head :1,137m
Tinggi Total 16,716 m
Luas lubang masuk (orifice)

e Diameter 3 mm

e Jumlah
Pendingin

e Tipe

e Pipa pemasukan reakita

IPS 241in
oD :4,510n
ID 14,026 in

SN 140

41



42

e Pipa pemasukan reaktan gas

IPS :8in
oD : 8,625 in
ID 7,981 in
SN

Dekanter

Kode

Fungsi : Memisahkan fase berat dengan fase ringan yang
berupa Karbon Tetraklorida, Ethanol dan Air

Tipe : Dekanter horizontal dengan head torispherical

Material : Carbon steel SA 283 grade C

Kondisi operasi P = latm
T =40°C

Diameter 10,902 m

Panjang 12,705 m

Tinggi pengeluaran fase ringan 10,577 m
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Tinggi pengeluaran fase berat :0,405m
Waktu tinggal : 13,930 menit

Tebal shell :0.251in

Tebal head :0.251in

3.3 Menara Distilasi 1
Kode
Fungsi dan carbon tetrachloride

Tipe

Jumlah

Material

P

Kondisi operasi

e Puncak : T=70,01°C

e Bawah : T=99,751°C
Kolom

e Diameter 10,772 m

e Tinggi 121,144 m

e Tebal shell :0,3751in



3.6
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Head
e Tipe : Torispherical dished head
e Tebal head 10,1875 in

e Tinggi head :0,1904 m

Tinggi total menara
Menara Distilasi 2
Kode
Fungsi drogen chloride
Tipe
Jumlah
Material

P

Kondisi operasi

e Puncak : T=40,889°C

e Bawah 1 T=144,748°C
Packing

e Jenis : raschig ring

e Bahan - keramik

e Ukuran :1in
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Kolom
e Diameter :0,55m
e Tinggi :4,5m
e Tebal shell 121in
Head

e Tipe - eliptical @i ead

- o &

e Tebal head 5in %
@,

« Tingg heaﬁ 11,40 ;

Scrubber 1

Kode
'
Fungsi grida dengan natrium hidroksida
menjadi natrium klorida dan air
Tipe : Packed Tower
Material : Stainless Steel SA 301 Grade B
Jumlah : 1 Buah

Kondisi Operasi
= Tekanan 4 atm

= Suhu 1 70°C
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Menara

= Diameter 10,784 m
= Tinggi 09,941 m
= Tebal Shell :0,3751n
Head

=  Bentuk
=  Tebal
= Tinggi
Packing
= Jenis
= Bahan

=  Ukuran

Mixer 01

Kode : M-01

Fungsi : Mencampur Natrium Hidroksida dan air

Tipe : Tangki berpengaduk, silinder tegak dengan
torispherical head

Jumlah : 1 buah

Kondisi operasi :Tout =30°C

Material : SA-283 grade C

Volume : 16,177 Liter

46



Diameter 10,587 m
Tinggi 0,587 m
Tebal shell :0,1875in
Tebal head :0,1875in
Tinggi head

Tinggi total

Pengaduk

Jenis peng : Flat E Ebi ers

Pipa pemasukan dan pengeluara

Pipa pemasukan Natrum Hidroksida

IPS :0,751n
oD :1,051in
ID 0,824 in

SN 140

47
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e Pipa pemasukan Air

IPS

oD

3.7 Tangki etil alkek

Kode
Fungsi

Tipe

Jumlah

Kondisi operasi

Material
Kapasitas

Diameter

:0,751in

:1,05in

10,824 in

: Menyimpan etil alkohol selama 1 bulan

: Tangki silinder vertikal, flat bottomed dan atap
Torispherical

: 1 buah

:T=30°C
P=1atm

: Carbon steel SA-283 grade C

:101,793 m®

17,619 m
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Tinggi : 3,658 m

Tebal shell : Course 1 =5/8in
Course 2 =1/2in

Tebal head :7/16 in

Tinggi head

Tinggi total

Tangki hidrogen
Kode
Fungsi da selama 1 bulan
Tipe
Jumlah

Kondisi operasi

P =55 atm
Material : Carbon steel SA-283 grade B
Kapasitas : 372,895 m*
Diameter 18,932 m

Tebal shell 16in



3.9

3.10
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Tangki etil klorida (T-03)

Kode : T-03

Fungsi : Menyimpan etil klorida selama 7 hari
Tipe : Horizontal Tank, Formed head closure
Jumlah

Kondisi operasi

Material
Kapasitas
Diameter
Panjang
Tebal head
Panjang head

Panjang total 11,093 m

Silo Natrium Hidroksida (S-01)

Kode : S-01

Fungsi : Menyimpan Natrium Hidroksida selama 1 bulan
Tipe : Tangki silinder vertikal, dengan dasar kerucut
Jumlah : 1 buah

Kondisi operasi :T=30°C

Material : Carbon steel SA-283 grade C



Kapasitas : 10882,080 kg

Diameter 21,903 m
Tinggi 3,806 m
Tebal shell 10,1875 in

3.11 Accumulator 1
Kode
Fungsi
Tipe

Material

Kapasitas

Diameter

Panjang 11,254 m
Tebal shell 20,1875 in
Tebal head :0,1875in
Panjang total :1,459m

Pipa pengeluaran

e |PS :3/4in
e OD :1,05in
e ID 10,937 in

e SN 140



3.12 Accumulator 2

Kode : ACC-02
Fungsi : Menampung hasil atas menara distilasi MD-02
Tipe : Horisontal drum dengan torispherical head

Material

Kondisi operasi

Panjang
Tebal shell
Tebal head

Panjang total

Pipa pengeluaran

e |IPS :1in

e OD :1,3151n
e ID 11,182 in
e SN : 40

3.13 Condenser 01
Kode :CD-01

Fungsi :Mengembunkan ditilat menara distilasi MD-01
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Jenis : Double Pipe Heat Exchanger Horisontal
Jumlah : 1 Buah
Luas Transfer Panas : 105,255 ft?

Beban Panas : 832152,877 kd/jam

Bahan konstruksi

Anullus : Carbon %W -283 grade C
Inner Pipe grade C
Spesifikas Anu@

s keluaraf’ MD-
Kapasitas
Suhu

ID anullus
Panjang
Jumlah hairpin 2

Delta P :0,1124 psi

Spesifikasi inner pipe :

Fluida : Fluida dingin, cooling water
Suhu :30-40 °C

ID inner pipe : 2,067 in

OD inner pipe :2,381n

Delta P :0,1642 psi

Uc : 173,030 BTU/jam.ft*.F



Ud
Rd required
Rd
3.14 Condenser 2
Kode

Fungsi

e Kapasitas
e Material

e Suhu

e OD tube

e Susunan

e BWG

e Pitch

e Panjang tube

e Jumlah tube

: 134,494 BTU/jam.ft>.F

: 0,001 jam.ft>.F/BTU

: 0,0017 jam.ft>.F/BTU

“Tin =30°C
Tout =35°C
:0,751in

: Triangular pitch
- 16

:0,9375 in

: 8 ft

: 30

54
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e Passes 22
e DeltaP : 1,343 Psi
Shell
e Fluida : Hasil atas MD-02
e Kapasitas
e Material ade C
e Suhu
e ID
e Passe
e DeltaP
Uc
Ud
Rd required 10,001 j.F.ft¥Btu
Rd 10,0014 j.F.ft¥/Btu
3.15 Condenser 03

Kode : CD-03

Fungsi : Mengembunkan hasil atas Scrubber - 01 (Sc-01)
Tipe : Double Pipe Heat Exchanger Horisontal

Beban panas : 143602,798 Btu/jam

Luas transfer panas : 5,88 ft?



Bahan konstruksi

Anullus : Carbon Steel SA-283 grade C
Inner Pipe : Stainless Steel SA-333 grade C
Spesifikasi Anullus

Fluida : idasa as keluaran SC-01

Kapasitas
Suhu

ID anullus

Spesifikasi inner

Fluida

Suhu :30-40 °C

ID inner pipe : 2,067 in

OD inner pipe :2,381n

Delta P : 0,0055 psi

Uc : 173,030 BTU/jam.ft*.F
ud : 134,494 BTU/jam.ft*.F
Rd required : 0,001 jam.ft>.F/BTU

Rd : 0,0015 jam.ft>.F/BTU
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3.16 Condenser Parsial

Kode : CP-01
Fungsi : Mengembunkan sebagian hasil atas Reaktor
Tipe : Shell and tube heat exchanger

Beban panas

Luas transfer panas

Tube

e OD tube

e Susunan : Triangular pitch
e BWG - 16

e Pitch :0,9375in

e Panjang tube 12 ft

e Jumlah tube : 302
e Passes : 2
e DeltaP : 0,204 Psi
Shell
e Fluida : Hasil atas Reaktor
e Kapasitas : 19931,621 Ib/jam

e Material : Carbon Steel SA 283 grade C

57
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e Suhu :Tin =70°C
T out =40°C
e ID shell :21,251n
e Passes 1
e DeltaP - 0,00039 Psi
Uc : 96, Btu/j.F.ft?

uUd _
Rd required
Rd
3.17 Reboiler

Kode

Fungsi X i asil bawah menara

Tipe
Beban panas X 96,826 KJ/jam
Luas transfer panas 1 47,284 ft?
Material : Carbon Steel SA 283 grade C
Tube

e Fluida : Saturated steam

e Kapasitas : 4348,170 Ib/jam

e Suhu :Tin =620 F

Tout =620F

e OD tube :0,751in



e Susunan
e BWG
e Pitch

e Panjang tube

e Jumlah tube

e Passes

e ID shell
e Passes
e DeltaP
Uc
Ud
Rd required
Rd

: Triangular pitch
: 16

:0,9375 in

18 ft

: Diabaikan

: 115 Btulj.F.ft?
: 103,774 Btulj.F.ft?
10,001 j.F.ftBtu

:0.00148 j.F.ft*/Btu
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3.18 Reboiler 2

Kode : RB-02

Fungsi : Menguapkan seluruh hasil bawah menara distilasi
MD-02

Tipe

Beban panas : 8803 J/jam

o
Luas transfer jpanas M ft ‘%
Material . Ga eel SA rade

Tube

°
A
Q

o]
D
24

[
w
c
>
[

e OD tube :0,751n

e Susunan : Triangular pitch
e BWG 16

e Pitch :0,9375 in

e Panjang tube 18 ft

e Jumlah tube 132

e Passes P2

e DeltaP : 0,008 Psi
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Shell
e Fluida : Hasil bawah MD-02
e Kapasitas : 1423,772 Ib/jam
e Suhu :Tin =144,95 °C
e ID shell
e Passes
o Delt
Uc
Ud
Rd required
Rd
3.19 Kompresor 01
Kode : K-01
Fungsi : Menaikan tekanan udara masuk Menara Distilasi-02
dari 1 atm menjadi 25 atm
Tipe : Reciprocating, multi stage compressor
Jumlah 1
Flow udara : 1684,037 kg/jam
Suhu masuk 40 °C
Suhu keluar : 203,425 °C

Tenaga motor 13,97 Hp



3.20 Heat Exchanger 1

Kode : HE-01
Fungsi : Memanaskan bahan baku hidrogen chloride
Tipe : Double Pipe Heat Exchanger Horisontal

Beban panas

Luas transfer panas

Bahan konstruksi

Fluida

Kapasitas

Suhu

ID anullus 2,067 in
Panjang 112 ft
Jumlah hairpin 2

Delta P : 0,0068 psi

Spesifikasi inner pipe :

Fluida : Fluida dingin, cooling water
Suhu : 30-40 °C
ID inner pipe : 2,067 in

OD inner pipe :2,381n
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Delta P : 0,0055 psi

Uc : 173,030 BTU/jam.ft>.F
ud : 134,494 BTU/jam.ft>.F
Rd required : 0,001 jam.ft>.F/BTU
Rd

3.21 Pompa 1
Kode
Fungsi e R-01

Tipe

Jumlah

Kapasitas (gpR

Tenaga pompa

Tenaga motor

NPSH required 12,919 ft
NPSH available 167,399 ft
Pipa

e |PS :1,5in

e OD :1,9in

e ID :1,611in

e SN 40



3.22

3.23

Pompa 2
Kode
Fungsi
Tipe

Jumlah

e IPS

Pompa 3
Kode
Fungsi
Tipe
Jumlah

Kapasitas (gpm)

: P-02
: Mengalirkan produk CD-01 ke DC-01

: Sentrifugal

12,469 in

140

: P-03

: Mengalirkan hasil bawah dari DC-01 ke R-01
: Sentrifugal

1

117,343
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3.24

Tenaga pompa :1,5Hp
Tenaga motor :2Hp
NPSH required : 15,774 ft
NPSH available : 45,594 ft
Pipa

e IPS

Pompa 4

Kode

Fungsi

Tipe : Sentrifugal
Jumlah 1
Kapasitas (gpm) 11,032
Tenaga pompa :1,5Hp
Tenaga motor :2Hp
NPSH required : 12,581 ft

NPSH available : 65,854 ft
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Pipa

e [PS :1,5in
e OD 1,9in
e ID :1,61in
e SN

3.25 Pompa 5
Kode
Fungsi
Tipe
Jumlah
Kapasitas (gpm)

Tenaga pompa

Tenaga motor :5Hp
NPSH required : 12,128 ft
NPSH available : 81,901 ft
Pipa
e |PS 01,25 in
e OD 11,66 in
e ID :1,38in

e SN 140



3.26

3.27

Pompa 6

Kode

Fungsi

Tipe

Jumlah
Kapasitas (gpm)

Tenaga pomp

e IPS

Pompa 7
Kode
Fungsi
Tipe
Jumlah

Kapasitas (gpm)

: P-06

: Mengalirkan produk dari ACC-01 ke H-01

: Sentrifugal

. P-7

: Mengalirkan produk hasil dari CP-01 ke MD-01
. Sentrifugal
01

: 16,796
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3.29

Tenaga pompa
Tenaga motor
NPSH required
NPSH available
Pipa

e IPS

Pompa 8
Kode
Fungsi
Tipe
Jumlah
Kapasitas (gpm)
Tenaga pompa
Tenaga motor
NPSH required

NPSH available

: 0,25 Hp
:0,5Hp

: 15,524 ft

161,455 ft

: Sentrifugal

1
12,169
:0,5Hp
10,75 Hp
113,214 ft

: 30,752 ft
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Pipa

e [PS 21,5 in

3.30 Pompa 9
Kode
Fungsi ari MD>02 ke SC-01

Tipe

Jumlah

Kapasitas (gp

Tenaga pompa

Tenaga motor :0,75 Hp
NPSH required : 10,883 ft
NPSH available 162,421 ft
Pipa

e IPS :1in

e OD :1,32in

e ID 11,049 1in

e SN 40



3.31 Pompa 10
Kode
Fungsi
Tipe
Jumlah

Kapasitas (gpm)

1 P-10

: Mengalirkan produk hasil dari CD-01 ke T-03

: Sentrifugal
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BAB IV
UNIT PENDUKUNG PROSES DAN LABORATORIUM

4.1.  Unit Pendukung Proses
Unit pendukung proses atau yang lebih dikenal dengan sebutan utilitas

merupakan bagian penting untuk menunjang proses produksi dalam pabrik. Unit

. Unit pengadaan udara tekan®
Unit ini bertugas menyediakan udara tekan untuk kebutuhan instrumentasi
pneumatic, kebutuhan di bengkel dan untuk kebutuhan umum yang lain.

3. Unit pengadaan listrik
Unit ini bertugas menyediakan listrik sebagai tenaga penggerak untuk
peralatan proses, keperluan pengolahan air, peralatan-peralatan elektronik
atau listrik AC, maupun untuk penerangan. Lisrik di-supply dari PLN dan dari

generator sebagai cadangan bila listrik dari PLN mengalami gangguan.
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4. Unit pengadaan steam
Unit ini bertugas menyediakan kebutuhan steam sebagai media pemanas
untuk reboiler dan heat exchanger.

5. Unit pengadaan bahan bakar

Unit ini bertugas menyediakan bahan bakar untuk kebutuhan boiler dan

generator.

Barat yang terletak d dari lokasi ik di a Tengah. Alasan

A. Unit Pengolahan Air Sungi
Air yang digunakan adalah air sungai yang diperoleh dari Sungai Banjir
Kanal Barat. Air yang berasal dari sungai pada umumnya mengandung lumpur
atau padatan serta mineral penyebab foaming, oksigen bebas dan kadang
mengandung asam, sehingga harus menjalani proses pengolahan terlebih dahulu.
Tahapan pengolahan air sungai meliputi (Powel,1954):
1. Pengendapan awal
Air sungai dialirkan dari sungai ke bak penampungan dengan menggunakan
pompa (PW-01). Sebelum masuk pompa, air sungai dilewatkan pada

traveling screen untuk menyaring ‘partikel dengan ukuran besar. Air sungai
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dilakukan pengendapan awal di dalam bak penampungan (BU-01). Tahap ini
bertujuan untuk mengendapkan untuk memisahkan padatan-padatan atau
lumpur yang terdapat di dalam air dengan menggunakan gaya gravitasi.
Pengendapan dengan cara koagulasi

Air pada bak penampungan awal (BU-01) di alirkan menggunakan pompa

(PW-02) menuju bak agula Rada tahap ini, terjadi proses

pengendapan.
Pemisahan dengan clarifier

Air dari bak koagulasi (TF) dialirkan menggunakan pompa (PW-03) menuju
clarifier (CL). Flok-flok yang terbentuk pada proses koagulasi dpisahkan
dalam clarifier. Flok akan mengendap di dasar clarifier dan keluar melalui
pipa blow down. Sedangkan air yang terpisahkan dari flok akan mengalir ke
atas menuju sand filter.

Pemisahan dengan sand filter

Air dari clarifier (CL) kemudian dipisahkan dari partikel-partikel yang belum

mengendap di dalam sand filter (SP). Kemudian, air dialirkan menuju bak
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penampungan air bersih (BU-02). Di dalam bak penampung air bersih
ditambahkan chlorine sebagai desinfektan terhadap mikroorganisme yang
terdapat di dalam air sungai. Kemudian air bersih dari bak penampungan

(BU-02) dialirkan ke tangki penyimpanan (TU-05) untuk digunakan sebagai

air konsumsi dan sanitasi dan ke tangki air pendingin (TU-06) yang

CaCO; + RHj --------- > RCa + HaCOg3.eiiiiiiiiiiiiicee e (IV-2)
BaCl, + RH, -------- > RBa + 2HCl.ooovoovciceee (IV-3)
Apabila resin sudah jenuh maka pencucian dilakukan dengan menggunakan
larutan H,SO,4 2%. Reaksi yang terjadi pada waktu regenerasi antara lain :

RNa, + HySO, -------- = PR NV 0 VY (1V-4)
RCa + HpSO; -------- > RHy + CaSOuueeeveeeereeeeeeeeeeeeeseeeeeeeeee. (IV-5)

RBa + H,SO4 -------- > RHy + BaSOy...cccooiiiiiiiiiiiicii, (IV-6)
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Pemisahan dengan anion exchanger (AE)

Air hasil kation exchanger (KE) kemudian dialirkan melalui pompa (PW-07)
menuju anion exchanger (AE). Alat ini seperti dengan kation exchanger,
tetapi memiliki fungsi yang berbeda yaitu mengikat ion-ion negatif dari

garam yang terlarut dalam air lunak. Resin yang digunakan adalah jenis C -

antara lain :
R(OH), + 2
R(OH), +

R(OH),

RCO; + 2 NaOH
Air keluaran anion exchanger dialirkan melalui pompa (PW-08) menuju
tangki demin water (TU-07) untuk digunakan sebagai air proses.

Proses Deaerasi

Air yang sudah bebas dari ion-ion positif dan negatif kemudian dialirkan
melalui pompa (PW-09) menuju tangki deaerator (D). Proses deaerasi
bertujuan untuk menghilangkan gas terlarut, terutama oksigen dan karbon
dioksida dengan cara pemanasan menggunakan steam. Oksigen terlarut dapat

menyebabkan korosi pada alat-alat proses dan boiler. Gas ini kemudian
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dibuang ke atmosfer. Air bebas gas terlarut kemudian diumpankan menuju
tangki penyimpanan umpan boiler (TU-08).

Tangki Air Umpan Boiler (TU-08)
Alat ini berfungsi menampung air umpan boiler selama 24 jam. Bahan-bahan

yang ditambahkan untuk mencegah korosi dan kerak, antara lain:

a. Hidrazin (N2Hy)
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B. Air Pendingin dan Air Proses

Sumber air yang digunakan sebagai air pendingin dan air proses adalah air
sungai. Adapun persyaratan air yang akan digunakan sebagai air pendingin adalah
kekeruhan maksimal 3 ppm dan sudah dihilangkan kandungan kesadahannya. Air

proses digunakan sebagai bahan baku untuk melarutkan Natrium Hidroksida

(NaOH) di dalam mixer. Ai

ersih (BU- }mﬁpﬁkan air_proses diperolah dari tangki

in“dipereleh setelah proses pengolahan air

sungai dari tangki air
~ @ ’

%

&
Sumbek, air ya@bgun K

sungai. Hal-haltyang %.IS dipe

boiler adalah air

air umpan boiler

asam dan garam-garam terlarut.

2. Kandungan yang menyebabkan kerak (scale reforming)
Pembentukan kerak disebabkan karena kesadahan dan suhu yang tinggi,
yang biasanya berupa garam-garam silikat dan karbonat.

3. Kandungan yang menyebabkan pembusaan (foaming)
Air yang diambil dari proses pemanasan bisa menyebabkan foaming pada
boiler sehingga alkalinitas tinggi. Hal ini disebabkan oleh adanya zat-zat
organik, anorganik, dan zat tidak larut dalam jumlah yang besar.
Setelah proses pengolahan air sungai, air umpan boiler diperoleh dari tangki air

umpan boiler (TU-08).
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D. Air Konsumsi Umum dan Sanitasi

Sumber air untuk keperluan konsumsi dan sanitasi berasal dari air sungai.
Air ini digunakan untuk memenuhi kebutuhan air minum, laboratorium, kantor,
perumahan, dan pertamanan. Air konsumsi dan sanitasi harus memenuhi beberapa
syarat, yang meliputi syarat fisik, syarat kimia, dan syarat bakteriologis.

Syarat fisik antara lain :

e Tidak mengandung bakte erutama bakteri yang pathogen.
Setelah proses pengolahan air sungai, air umpan konsumsi umum dan sanitasi
diperoleh dari tangki penyimpanan air (TU-05).
E. Kebutuhan Air
Kebutuhan air pada pabrik Etil Klorida terdiri dari :
1. Kebutuhan air proses
Air proses yang dibutuhkan pada mixer (M-01) sebesar 15,114 kg/jam

2. Kebutuhan air pendingin

Kebutuhan air pendingin dapat dilihat pada Tabel 4.1.



Tabel 4.1 Kebutuhan air pendingin

No | Kode Alat Alat Kebutuhan (' kg/jam)
1. | R-01 Reaktor (Jaket) 53528,067
> | cp-o1 Condensor hasil dari MD-01 37688.875
Condensor hasil dari MD-02

3. | CD-02 11427,226
4. | CD-03 Condensor produk 161,920
5. | CP-01 Condensor partial 30781,676

TOTAL 133.587,765

Diperkirakan keb

abel

air n boi
No | Kode Alat 1 Kebutuhan (kg/jam)
1. | RB-0 1997,503
2. | RB-0 74,412
3. | HE-01 43,156
2.115,071

umpan boiler = 423,014 kg/jam

4. Kebutuhan air konsumsi umum dan sanitasi

79

make up sebesar 10% dari

Kebutuhan air konsumsi umum dan sanitasi dapat dilihat pada Tabel 4.3.

Tabel 4.3 Kebutuhan air konsumsi umum dan sanitasi

No Nama Unit Kebutuhan (kg/hari)
1. | Perkantoran 7.500
2. | Laboratorium 2.400
3. | Kantin 3.000
4. | Hydrant/ Taman 1.290
5. | Poliklinik 400
TOTAL 14.590

Total kebutuhan air konsumsi umum dan sanitasi = 14.590 kg/hari

= 607,9167 kg/jam
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5. Kebutuhan air sungai
Kebutuhan air sungai yang harus disediakan dapat dilihat pada Tabel 4.4.

Tabel 4.4 Kebutuhan air sungai

No Nama Unit Kebutuhan (kg/jam)
1. | Air proses 15,114
2. | Make up air pendingin 13.358,777
3. | Make up air umpan boiler 423,014
4. | Air konsumsi dan sanitasi 607,9167
® - — 14.404,823
an dalam penyediaan air, maka diambil kelebihan 20%.
> bl W, O~
air sunga /jam

4.1.2.

etil klorida ini

Spesifikasi kompresor yang dibut

Kode : CU-01

Fungsi : Memenuhi kebutuhan udara tekan

Jenis : Single Stage Reciprocating Compressor
Jumlah : 1 buah

Kapasitas : 100 m¥jam

Tekanan suction : 14,7 psi (1 atm)

Tekanan discharge  : 100 psi (6,8 atm)

Suhu udara :35°C

Efisiensi 180 %

Daya kompresor :11 HP
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4.1.3. Unit pengadaan listrik

Kebutuhan tenaga listrik di pabrik etil klorida ini dipenuhi oleh PLN dan
generator pabrik. Hal ini bertujuan agar pasokan tenaga listrik dapat berlangsung
kontinyu, meskipun ada gangguan pasokan dari PLN. Generator yang digunakan

adalah generator arus bolak-balik dengan pertimbangan antara lain:

2. Tegangan @apat dinaik an sesuai kebutuhan
Al
Kebutuhan listrikidi pabr tara Jé

Besarnya kebutuhan ' gF=masing keperluan di atas dapat
diperkirakan sebagai berikut :
A. Listrik untuk keperluan proses dan utilitas

Kebutuhan listrik untuk keperluan proses dan keperluan pengolahan air

dapat dilihat pada Tabel 4.5



Tabel 4.5 Kebutuhan listrik untuk keperluan proses

P-10

Alat Jumlah HP Total HP
P-01 1 1.50 1.50
P-02 1 0.25 0.25
P-03 1 2.00 2.00
P-04 1 2.00 2.00
P-05 1 5.00 5.00
P-06 1 1.50 1.50
P-07 0.50
P-08 0.50
| P-09 0.75

0.75
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Tabel 4.6 Kebutuhan listrik untuk keperluan utilitas

Alat Jumlah HP Total HP

PU-01 1 3 3
PU-02 1 0.25 0.25
PU-03 1 0.33 0.33
PU-04 1 0.33 0.33
PU-05 1 0.08 0.08
PU-06 1 0.25 0.25

PU-07

0.25

3.00

. 0.75

PWT-09 1 0.75 0.75
PWT-10 1 0.08 0.08
PWT-11 1 1.50 1.50
CU-01 1 11.00 11.00
32.42

83

Kebutuhan listrik untuk alat yang tidak terdiskripsikan diperkirakan

sebesar + 20 % dari 200,222 kw. Total kebutuhan listrik adalah 240 HP atau

sebesar 459,33 kW.
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B. Listrik untuk Penerangan

Untuk menentukan besarnya tenaga listrik digunakan persamaan :

n dapat dilihat pada

Tabel 4.6.
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Tabel 4.7 Jumlah lumen berdasarkan luas bangunan

No. Bangunan Luas, m* | Luas,ft® | F | U | D | FUD
1. | Pos keamanan 60 645,82 | 20| 0,42 10,75 | 63,49
2. | Parkir 600 6458,19 | 10| 0,49 | 0,75 | 27,21
3. | Musholla 300 3229.09| 20| 0,55 0,75 | 48,48
4. | Kantin 150 161455 | 20| 0,51 (0,75 | 52,29
S. | Kantor 1500 | 1614547 | 35| 0,6 |0,75| 77,78
6. | Perpustakaan & Diklat 200 2152.73 | 20| 0,6 | 0,75 | 44,44
7. | Poliklinik 0 20| 0,56 | 0,75 | 47,62
8. | Ruang kontrol 0,56 | 0,75 | 95,24
9. | Laboratorium 0,75 | 95,24
10, | Proses 0,75 | 67,80
11. | Utilitas [ : . 7.3 0,75| 22,60
12. | Ruang gene - 73| 0,75| 26,14
13. | Bengkel : 0,75 | 104,58
14. | Garasi 0,75| 26,14
15. | Gudang | 0,75 | 26,14
16. | Pemadam ' 91} 0,75 | 52,29
17. | Jalan dan taman 10. 636,49 0,75 | 12,12
18. | Area perluasan g 0,75 | 11,70
TOTAL ’ g |
Jumlah lumen :
* untuk penerangan bagian dalam ruangan =9.657.153,918 lumen

* untuk penerangan bagian luar ruangan (jalan, taman, dan area perluasan)
=1.619.411,252 lumen
Untuk semua area dalam bangunan direncanakan menggunakan lampu fluorescent
40 Watt dimana satu buah lampu instant starting daylight 40 W mempunyai 1.920
lumen (Tabel 18 Perry 6™ ed.).
Jadi jumlah lampu dalam ruangan  =9.657.153,9184 / 1.920

=5.030 buah
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Untuk penerangan bagian luar ruangan digunakan lampu mercury 100 Watt,

dimana lumen output tiap lampu adalah 3.000 lumen (Perry 6" ed., 1994).

Jadi, jumlah lampu luar ruangan =1.619.411,252 /3.000
=540 buah
Total daya penerangan = (40 W x 5.030 + 100 W x 540 )

C. Listrik untuk AC

da&n umentag

Diperkitakan an tenaga listrik sebésar 10.000 Watt atau 10kW.

No. Kehu Tenaga listrik, KW
1. | Listrik untuk ‘1@' 179,162
2. | Listrik untuk ke 255,200
3. | Listrik untuk AC 15
4. | Listrik untuk laboratorium dan instrumentasi 10

TOTAL 459,333

Generator yang digunakan sebagai cadangan listrik mempunyai efisiensi
80%, sehingga generator yang disiapkan harus sebesar 367,466 KW.
Generator yang dipilih yaitu generator dengan daya 450 kW, sehingga

masih tersedia cadangan daya sebesar 82,534 kW.
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Spesifikasi generator yang diperlukan :

Jenis : AC generator

Jumlah : 1 buah

Kapasitas / Tegangan : 750 kW ; 220/360 Volt
Efisiensi 180 %

Bahan bakar

4.1.4. Unit pengadas

Steam d

dibutuhkan adalah 4957 kg/jam.
Hal-hal yang dipertimbangkan dalam perancangan boiler antara lain :
1. Steam yang dihasilkan : Saturated steam
T =312,03°F = 155,57°C
P =80,0 psi = 5,4 atm
Untuk tekanan < 200 psia, digunakan boiler jenis pipa api (fire tube boiler).
2. Menentukan luas penampang perpindahan panas

Daya yang diperlukan boiler untuk menghasilkan steam melalui persamaan :
ms.(h—hf)

970,3x34,5

ms = massa steam yang dihasilkan (Ib/jam)

Dengan: Daya =
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h = entalpi steam pada P dan T tertentu (BTU/Ibm)
hf = entalpi umpan (BTU/lbm)
dimana :

ms =10.134,64 Ib/jam

h = 497,42 BTU/Ibm

=3.398.951,770 BTU/jam
Kebutuhan bahan bakar
Bahan bakar yang digunakan adalah IDO (Industrial Diesel Qil). Sifat IDO
antara lain :
e Heating value (Hy) = 16.767,2474 BTU/Ib
e Densitas (p) = 50,567 Ib/ft>
Jumlah bahan bakar IDO untuk memenuhi kebutuhan panas yang ada

sebanyak 165,152 L/jam
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Spesifikasi boiler yang dibutuhkan :

Kode :B

Fungsi : Memenuhi kebutuhan steam
Jenis : Fire tube boiler

Jumlah : 1 buah

Tekanan steam

Suhu steam

@ﬁdﬁS 57°C

e
: 80 %

Efisiensi
e
Bahan b ar >
Kebu E
S

4.1.5. Unit Peng §

Unit  peng nyalbglgas untuk memenuhi

’

kebutuhan bahan bakar Boiler dafn o . Jenistbahan bakar yang digunakan

adalah IDO (Industrial Diesel Oil) untuk boiler dan generator. IDO diperoleh dari
Pertamina dan distributornya. Pemilihan IDO sebagai bahan bakar didasarkan
pada alasan :

1. Mudah didapat

2. Lebih ekonomis

3. Mudah dalam penyimpanan

Kebutuhan bahan bakar IDO yang digunakan meliputi :

1. Kebutuhan bahan bakar untuk boiler

Kapasitas boiler = 3.398.951,770 Btu/jam

Kebutuhan bahan bakar = 165,152 L/jam
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2. Kebutuhan bahan bakar untuk generator

Bahan bakar _ Kapasitasalat
eff.p.h
Kapasitas generator =750 kW

= 2.559.115,570 Btu/jam

Kebutuhan bahan bakar = 106,837 L/jam

dilakukan mulai bahan baku, saat proses berlangsung, dan juga pada hasil

atau produk.

Pengendalian rutin dilakukan untuk menjaga agar kualitas dari bahan
baku dan produk yang dihasilkan sesuai dengan spesifikasi yang
diinginkan. Dengan pemeriksaan secara rutin juga dapat diketahui apakah
proses berjalan normal atau menyimpang. Jika diketahui analisa produk
tidak sesuai dengan yang diharapkan maka dengan mudah dapat diketahui

atau diatasi.
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Laboratorium berada di bawah bidang teknik dan perekayasaan yang
mempunyai tugas pokok antara lain :
a. Sebagai pengontrol kualitas bahan baku dan pengontrol kualitas
produk

b. Sebagai pengontrol terhadap proses produksi

c. Sebagai pengonirelderhada ipendingin, air umpan boiler, dan

dengan dibagi menjadi ‘8¢ regu kerja. Masing — masing shift
bekerja selama 8 jam.
2. Kelompok nonshift

Kelompok ini mempunyai tugas melakukan analisa khusus yaitu
analisa yang sifatnya tidak rutin dan menyediakan reagen kimia yang
diperlukan di laboratorium. Dalam rangka membantu kelancaran pekerjaan

kelompok shift, kelompok ini melaksanakan tugasnya di laboratorium

utama dengan tugas antara lain :
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a. Menyediakan reagen kimia untuk analisa laboratorium
b. Melakukan penelitian atau percobaan untuk membantu kelancaran
produksi

Dalam menjalankan tugasnya, bagian laboratorium dibagi menjadi :

1. Laboratorium fisik

421

atau pengamatan

Pengamatan yang

kandunganiair |
4.2.2 Laboratorium Analitik
Bagian ini mengadakan pemeriksaan terhadap bahan baku dan produk
mengenai sifat — sifat kimianya.
Analisa yang dilakukan antara lain :
e kadar kandungan kimiawi dalam produk
e kandungan logam
4.2.3 Laboratorium Penelitian dan Pengembangan
Bagian ini bertujuan untuk mengadakan penelitian, misalnya :
e diversifikasi produk

e perlindungan terhadap lingkungan
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4.2.4. Prosedur analisa bahan baku
4.2.4.1.Densitas

Alat : Piknometer

Cara pengujian

— Menimbang piknometer kosong

Menuang tiknometer, selanjutnya ditutup

4.2.6. Analisa air
Air yang dianalisis antara lain:
1. Airbaku
2. Air proses
3. Air demineralisasi
4. Air umpan boiler

5. Air limbah
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Parameter yang diuji antara lain warna, pH, kandungan Klorin, tingkat
kekeruhan, total kesadahan, jumlah padatan, total alkalinitas, sulfat, silika,
dan konduktivitas air.

Alat-alat yang digunakan dalam laboratorium analisa air ini antara
lain:

1. pH meter, digunakan enge L tingkat keasaman/kebasaan air

terlarut dalam air

Air demineralisasi yang dihasilkan unit demineralisasi juga diuji oleh
laboratorium ini. Parameter yang diuji antara lain pH, konduktivitas dan
kandungan silikat (SiO-), kandungan Mg**, Ca®*
Unit Pengolahan Limbah
Limbah yang dihasilkan dari pabrik etil klorida meliputi :

1. Bahan buangan cair

2. Bahan buangan padatan
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Pengolahan limbah ini didasarkan pada jenis buangannya :
1. Pengolahan bahan buangan cair
Limbah cair dari pabrik Etil Klorida ini berupa :

a.  Oily water dari mesin proses

Oily water berasal dari buangan pelumas pada pompa dan alat lain.

penetralan. Penetralan dilakukan dengan menggunakan larutan H,SO,
jika pH buangannya lebih dari 7,0 dan dengan larutan NaOH jika pH
buangannya kurang dari 7,0. Air yang netral dialirkan ke kolam
penampungan akhir bersama dengan aliran air dari pengolahan lain
dan blow down dari cooling tower.
c.  Air buangan sanitasi

Air buangan sanitasi yang berasal dari kantor dan rumah tangga di
kawasan pabrik diolah dalam unit stabilisasi dengan menggunakan

lumpur aktif, aerasi dan desinfektan Calsium Hypoclorite.
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2. Pengolahan bahan buangan padatan
Limbah padat yang dihasilkan berasal dari limbah domestik. Limbah
domestik berupa sampah-sampah dari keperluan sehari-hari seperti kertas
dan plastik, sampah tersebut ditampung di dalam bak penampungan dan

selanjutnya dikirim ke Tempat Pembuangan Akhir (TPA).




5.1.

BAB V
MANAJEMEN PERUSAHAAN

Bentuk Perusahaan

Pabrik Etil Klorida yang akan didirikan, direncanakan berbrntuk Perseroan

Terbatas (PT). Pemilihan bentuk PT berdasarkan beberapa alasan, vyaitu:

(Widjaya,2003)
. ‘

2.

Mudah mendap an i jual'saham perusahaan

Pemilik danpengur

Pemilik peru pengurus perusahaan
adalah direksi beser komisaris.

Kelangsungan perusahaan le karena tidak berpengaruh dengan
berhentinya pemegang saham, direksi beserta staf atau karyawan perusahaan.
Efisiensi dari manajemen

Para pemegang saham dapat memilih orang yang ahli sebagai dewan
komisaris dan direktur utama yang cakap dan berpengalaman.

Lapangan usaha lebih luas

Perseroan Terbatas dapat menarik modal yang sangat besar dari masyarakat,

sehingga dengan modal ini perusahaan dapat memperluas usaha.

97
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5.2.  Struktur Organisasi

Struktur organisasi merupakan salah satu faktor penting untuk penunjang
kelangsungan dan kemajuan perusahaan, karena berhubungan dengan komunikasi
dalam perusahaan agar tercapai kerjasama yang baik antar karyawan. Zamani

(1998) menjelaskan bahwa untuk mendapatkan sistem organisasi yang baik maka

L7
3. Adanya kess uan.@unity of directiol

satuan p&&ah (a tyo

5. Adanya kese mban%antara BWER

8. Struktur organisasi disusun ‘sederh
9. Pola dasar organisasi harus relatif permanen
10. Adanya jaminan jabatan (unity of tenure)
11. Penempatan orang harus sesuai keahliannya

Beradasarkan azas tersebut maka dipilih struktur organisasi berbentuk Line
and Staff. Garis kekuasaandalam sistem ini lebih sederhana dan praktis.
Pembagian tugas kerja seperti pada sistem organisasi fungsional, sehingga
seorang karyawan hanya akan bertanggung jawab pada seorang atasan. Struktur

organisasi persahaan ini ditunjukkan pada Gambar 5.1.
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Dewan Komisaris mewakili para pemegang saham (pemilik perusahaan)
dalam pelaksanaan tugas sehari-harinya. Tugas untuk menjalankan perusahaan
dilaksanakan oleh seorang Direktur Utama yang dibantu oleh Direktur Produksi
dan Direktur Keuangan-Umum. Direktur Produksi membawahi bidang produksi

dan teknik, sedangkan direktur keuangan dan umum membawahi bidang

pemasaran, keuangan, dans.bagie m edua direktur ini membawabhi

masing-masing seksi.
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5.3.  Tugas dan Wewenang
5.3.1. Pemegang saham

Pemegang saham adalah beberapa orang yang mengumpulkan modal
untuk kepentingan pendirian dan berjalannya operasi perusahaan tersebut.

Kekuasaan tertinggi pada perusahaan yang mempunyai bentuk PT. (Perseroan

1.

Tugas-tugas Dewan Komisaris meliputi : (Widjaja, 2003)

1. Menilai dan menyetujui rencana direksi tentang kebijakan umum, target
perusahaan, alokasi sumber-sumber dana dan pengarahan pemasaran
2. Mengawasi tugas-tugas direksi

3. Membantu direksi dalam tugas-tugas penting
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5.3.3. Dewan direksi

Direksi Utama merupakan pimpinan tertinggi dalam perusahaan dan
bertanggung jawab sepenuhnya terhadap maju mundurnya perusahaan. Direktur
utama bertanggung jawab kepada dewan komisaris atas segala tindakan dan

kebijakan yang telah diambil sebagai pimpinan perusahaan. Direktur utama

membawahi direktur produksisé

Tugas direktur utama antara,lai@ ;
: Bl iy,
1. Melaksanaka Sa %emp tanggung jawabkan

3. Mengangkat dan
pemegang saham.

4. Mengkoordinir kerja sama antara bagian produksi (direktur produksi) dan
bagian keuangan dan umum (direktur keuangan dan umum).
Tugas direktur produksi antara lain :

1. Bertanggung jawab kepada direktur utama dalam bidang produksi, teknik, dan
rekayasa produksi.

2. Mengkoordinir, mengatur, serta mengawasi pelaksanaan pekerjaan kepala-
kepala bagian yang menjadi bawahannya.

3. Memimpin pelaksanaan kegiatan pabrik yang berhubungan dengan bidang

teknik, produksi pengembangan, pemeliharaan peralatan dan laboratorium.
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Tugas dari direktur keuangan antara lain :

1. Bertanggung jawab kepada direktur utama dalam bidang pemasaran,
keuangan, dan pelayanan umum.

2. Mengkoordinir, mengatur, dan mengawasi pelaksanaan pekerjaan kepala-

kepala bagian yang menjadi bawahannya.

5.3.4. Staf ahli

Staf ahli terdiri dari tena -temm%ll yang_bertugas membantu direktur
dalam menjalankan tugw %an dengan teknik maupun

P kepada ﬁ ktur

ama sesuai dengan

pengembangan
perusahaan.

3. Memberi saran-saran dalam bidang hukum.

5.3.5. Penelitian dan pengembangan (Litbang)

Litbang terdiri dari tenaga-tenaga ahli sebagai pembantu direksi dan
bertanggung jawab kepada direksi. Litbang membawahi 2 departemen, yaitu
Departemen Penelitian dan Departemen Pengembangan.

Tugas dan wewenangnya meliputi :
a. Memperbaiki mutu produksi
b. Memperbaiki dan melakukan inovasi terhadap proses produksi

c. Meningkatkan efisiensi perusahaan di berbagai bidang
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5.3.6. Kepala bagian

Secara umum tugas kepala bagian adalah mengkoordinir, mengatur, dan
mengawasi pelaksanaan pekerjaan dalam lingkungan bagiannya sesuai dengan
garis wewenang yang diberikan oleh pimpinan perusahaan. Kepala bagian dapat

juga bertindak sebagai staf direktur. Kepala bagian bertanggung jawab kepada

eksi yang menjadi

proses, seksi

b. Menjalankan tindakan seperlunya terhadap kejadian-kejadian yang tidak
diharapkan sebelum diambil oleh seksi yang berwenang.

Tugas seksi pengendalian yaitu menangani hal-hal yang dapat mengancam

keselamatan pekerja dan mengurangi potensi bahaya yang ada.

Tugas seksi laboratorium, antara lain:

a. Mengawasi dan menganalisa mutu bahan baku dan bahan pembantu

b. Mengawasi dan menganalisa mutu produksi

c. Mengawasi hal-hal yang berhubungan dengan buangan pabrik

d. Membuat laporan berkala kepada Kepala Bagian Produksi.
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2. Kepala Bagian Teknik
Tugas kepala bagian teknik, antara lain :
a. Bertanggung jawab kepada direktur produksi dalam bidang peralatan dan
utilitas

b. Mengkoordinir kepala-kepala seksi yang menjadi bawahannya

Kepala Bagian tekni emeliharaan, seksi utilitas, dan

Tugas seksitutili

untuk meme

keselamatan kerja
b. Melindungi pabrik dari bahaya kebakaran
3. Kepala Bagian Keuangan
Kepala bagian keuangan ini bertanggung jawab kepada direktur keuangan dan
umum dalam bidang administrasi dan keuangan dan membawabhi 2 seksi, yaitu
seksi administrasi dan seksi keuangan.
Tugas seksi administrasi adalah menyelenggarakan pencatatan utang piutang,

administrasi persediaan kantor dan pembukuan, serta masalah perpajakan.
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Tugas seksi keuangan antara lain :

a. Menghitung penggunaan uang perusahaan, mengamankan uang, dan
membuat ramalan tentang keuangan masa depan

b. Mengadakan perhitungan tentang gaji dan insentif karyawan

. Kepala Bagian Pemasaran

Bertanggung jawab kepad angal,dan umum dalam bidang bahan

Tugas seksi pemasaran, antarasla

a. Merencanakan strategi penjualan hasil produksi

b. Mengatur distribusi hasil produksi

. Kepala Bagian Umum

Bertanggung jawab kepada direktur keuangan dan umum dalam bidang
personalia, hubungan masyarakat, dan keamanan. Kepala bagian ini
membawahi seksi personalia, seksi humas, dan seksi keamanan.

Seksi personalia bertugas :

a. Membina tenaga kerja dan menciptakan suasana kerja yang baik antara

pekerja dan lingkungan supaya tidak terjadi pemborosan waktu dan biaya.
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b. Mengusahakan disiplin kerja yang tinggi dalam menciptakan kondisi kerja
yang tenang dan dinamis.

c. Melaksanakan hal-hal yang berhubungan dengan kesejahteraan karyawan.

Seksi humas bertugas mengatur hubungan antara perusahaan dengan

masyarakat di luar lingkungan perusahaan.

Seksi Keamanan bertugass

a. Mengawasi keltar masukn alk_karyawan maupun bukan
Al
karyawan di Ilngkwj

gan dengan intern

diperoleh hasil yang maksimum dan efektif selama berlangsungnya proses
produksi. Setiap kepala seksi bertanggung jawab kepada kepala bagian masing-
masing sesuai dengan seksinya.
5.4. Pembagian Jam Kerja Karyawan

Pabrik Etil Klorida ini direncanakan beroperasi 330 hari dalam 1 tahun dan
24 jam per hari. Sisa hari yang bukan hari libur digunakan untuk perbaikan,
perawatan dan shutdown. Sedangkan pembagian jam kerja karyawan dibagi dalam

2 golongan, yaitu karyawan shift dan non shift.
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5.4.1. Karyawan non shift/ harian

Karyawan non shift dalah karyawan yang tidak menangani proses produksi
secara langsung. Yang termasuk karyawan harian adalah direktur, staf ahli, kepala
bagian, kepala seksi serta bawahan yang berada dikantor. Karyawan harian dalam

1 minggu akan bekerja selama 5 hari dengan pembagian kerja sebagai berikut:

Jam kerja :

hubungan dengan masalah keamanan dan kelancaran produksi. Yang termasuk
karyawan shift ini adalah operator produksi, sebagian dari bagian teknik, bagian
gudang dan bagian utilitas, pengendalian, laboratorium, dan bagian-bagian yang
harus selalu siaga untuk menjaga keselamatan serta keamanan pabrik.
Para karyawan shift akan bekerja secara bergantian selama 24 jam, dengan

pengaturan sebagai berikut :

Shift Pagi : Jam 07.00 — 15.00

Shift Sore : Jam 15.00 — 23.00

Shift Malam :Jam 23.00 — 07.00
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Untuk karyawan shift ini dibagi menjadi 4 kelompok (A / B/ C / D)
dimana dalam satu hari kerja, hanya tiga kelompok masuk, sehingga ada satu
kelompok yang libur. Untuk hari libur atau hari besar yang ditetapkan pemerintah,
kelompok yang bertugas tetap harus masuk. Jadwal pembagian kerja masing-

masing kelompok ditampilkan dalam bentuk tabel sebagai berikut :

Tabel e i mpok shift
Hari 2 |3 |4 |5_]/6 |7%]8 |9 |10
Pagi W @jﬂ% A A
So BN A D C B |B
Malam ,C | B A@ D C
-
ur D B A%A D
54D

ri 12 16 18 20
Pagi D |C ; B A D
So A D B [A A
Mal A | D B |B
Libur B A D|C|C
Hari 21122 |23 25126 (2728|2930
Pagi c|Cc|B|B|A|A|D|D|C|C
Sore D/ D|C|C|B|B|A|A|D|D
Malam |A |A |D |D |C |C |B |B |[A |A
Libur |B |B |A|A|D | D|C|C |B |B

Jadwal untuk tanggal selanjutnya berulang ke susunan awal.
Kelancaran produksi dari pabrik sangat dipengaruhi faktor kedisiplinan
para karyawan dan akan secara langsung mempengaruhi kelangsungan dan
kemajuan perusahaan. Untuk itu kepada seluruh karyawan perusahaan dikenakan
absensi. Absensi juga digunakan oleh pimpinan perusahaan sebagai salah satu

dasar dalam mengembangkan karier para karyawan di perusahaan (Zamani, 1998).
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Status Karyawan dan Sistem Upah

Pada pabrik Etil Klorida ini sistem upah karyawan berbeda-beda

tergantung pada status karyawan, kedudukan, tanggung jawab, dan keahlian.

Menurut status karyawan dapat dibagi menjadi tiga golongan sebagai berikut:

1.

5.6.

Karyawan Tetap

Karyawan tetap yait

diperlukan saja. Karyawa
pekerjaan.

Penggolongan Jabatan, Jumlah Karyawan Dan Gaji

5.6.1. Penggolongan jabatan

1 Direktur Utama : Sarjana Ekonomi/Teknik/Hukum

2 Direktur Produksi : Sarjana Teknik Kimia

3 Direktur Keuangan dan Umum : Sarjana Ekonomi/Akuntansi

4 Kepala Bagian Produksi : Sarjana Teknik Kimia

5 Kepala Bagian Teknik :SarjanaTeknik Kimia/Mesin/Elektro

6 Kepala Bagian Pemasaran :SarjanaTeknik Kimia/Mesin/Elektro



7 Kepala Bagian Keuangan

8 Kepala Bagian Umum

9 Kepala Seksi

10 Operator

11 Sekretaris

12 Dokter

13 Perawat
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: Sarjana Ekonomi/Akuntansi
: Sarjana Ekonomi/Hukum

. Sarjana

: Sarjana atau D3

: Sarjana atau Akademi sekretaris

jana Kedokteran

© o0 N oo o A W DN P

N
= o

Direktur Prod

Direktur keuangan dan Umum

Staff Ahli

Sekretaris

Kepala Bagian Produksi
Kepala Bagian LITBANG
Kepala Bagian Teknik
Kepala Bagian Umum
Kepala Bagian Keuangan

Kepala Bagian Pemasaran

N e T = = T = T 7S T G R SN SN




NO. JABATAN JUMLAH
12 | Kepala Seksi Proses 1
13 | Kepala Seksi Pengendalian 1
14 | Kepala Seksi Laboratorium 1
15 | Staff Litbang 2
16 | Kepala Seksi Safety & Lingkungan 1
1
1
1
1
1
1
1
1
1
1

28
29
30
31
32
33
34
35
36
37
38
39

Karyawan Pengendalian

Karyawan Laboratorium
Karyawan Penjualan

Karyawan Pembelian

Karyawan Pemeliharaan
Karyawan Utilitas

Karyawan Administrasi Keuangan
Karyawan Keuangan

Karyawan Personalia

Karyawan Humas

Karyawan Keamanan

Karyawan Pemasaran
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NO. JABATAN JUMLAH
40 | Karyawan Safety & Lingkungan 5
41 | Dokter 2
42 | Perawat 2
43 | Sopir 4
44 | Pesuruh 4

TOTAL 150

galaman 5 Tahun

pengalaman

VI. | Kepala Sek B I S1/D3 pengalaman

VII. | Sekretaris S1/D3 pengalaman

SLTA/D1/D3

VIII. | Karyawan Biasa

5.7. Kesejahteraan Sosial Karyawan
Kesejahteraan sosial yang diberikan perusahaan kepada para karyawan,
antara lain (Masud,1989):
1. Tunjangan
e Tunjangan yang berupa gaji pokok yang diberikan berdasarkan golongan
karyawan yang bersangkutan.

e Tunjangan jabatan yang diberikan berdasarkan jabatan yang dipegang.
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e Tunjangan lembur yang diberikan kepada karyawan yang bekerja diluar
jam kerja berdasarkan jumlah jam kerja.

Pakaian Kerja

Diberikan kepada setiap karyawan setiap tahun sejumlah empat pasang.

Cuti

melahirka

Pengobatan

e Biaya pengobatan bagi ang menderita sakit tidak disebabkan
oleh kecelakaan kerja, diatur berdasarkan kebijaksanaan perusahaan.

e Biaya pengobatan bagi karyawan yang menderita sakit yang diakibatkan
oleh kecelakaan kerja, ditanggung oleh perusahaan sesuai undang-undang.

Asuransi Tenaga Kerja

Asuransi tenaga kerja diberikan perusahaan bila jumlah karyawan lebih dari

10 orang atau dengan gaji karyawan lebih besar dari Rp. 1.000.000,00 per

bulan.



BAB VI
ANALISIS EKONOMI

Analisis ekonomi dilakukan untuk mendapatkan perkiraan atau estimasi
tentang kelayakan investasi modal dalam kegiatan produksi suatu pabrik. Analisis

ekonomi pada prarancangan pabrik etil klorida ini meliputi :

a. Profitability

g. Discounted Cash Flow (DCF)

Agar dapat meninjau faktor-faktor tersebut maka perlu diadakan penaksiran
terhadap beberapa factor sebagai beriukut:
1. Penaksiran modal industri ( Total Capital Investment )
Capital Investment adalah banyaknya pengeluaran-pengeluaran yang diperlukan

untuk fasilitas — fasilitas produktif dan untuk menjalankannya.
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Capital Investment meliputi :

a. Modal Tetap (Fixed Capital Investment)

b. Modal Kerja (Working Capital)

2. Penentuan biaya produksi total (Total Production Costs). terdiri dari :

etode yang dikonversikan

arga peralatan dilakukan

.1 Indeks Harga Alat

Cost Index. Tahun Chemical Engineering Plant Index
1998 389.5
1999 390.6
2000 394.1
2001 394.3
2002 390.4

Sumber : (Peters & Timmerhaus. 2003)

Cost Index. Tahun Chemical Engineering Plant Index
2003 402.0
2004 444.2
2005 468.2
2006 499.6
2007 537.2

Sumber : (www.processengineeringmanual.it. 2011)
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600 -
y =7,727E-02x3- 4,612E+02x2+ 9,176E+05x - 6,085E+08
R?*=9,830E-01
500 -
400 -

Indeks harga
L¥¥)
(=)
(=

200 -

100

0 T T T T 1
1996 1998 2000 2002 2004 2006 2008

Tahun

Y =7.727.10%X°% - 4.612.10° X? + 9.176.10° X — 6.085.10°

Dengan : Y = Indeks harga

X = Tahun pembelian
Dari persamaan tersebut diperoleh harga indeks di tahun 2016 adalah 792.14.
Harga alat dan lainnya diperkirakan pada tahun evaluasi (2016) dan dilihat dari
grafik pada referensi. Untuk mengestimasi harga alat tersebut pada masa sekarang

digunakan persamaan :

Nx
Ex =Ey.

— (Aries & Newton. 1955)
Ny
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Dengan :
Ex : Harga pembelian pada tahun 2016
Ey : Harga pembelian pada tahun referensi

NXx : Indeks harga pada tahun 2016

Ny : Indeks harga tahun referensi

perhitungan analisis

5. Shut down pabrik dilaksanakan selama 35 hari dalam satu tahun untuk

perbaikan alat-alat pabrik

6. Umur alat-alat pabrik diperkirakan 10 tahun

7. Nilai rongsokan (Salvage Value) adalah nol

8. Situasi pasar. biaya dan lain-lain diperkirakan stabil selama pabrik

beroperasi

9. Upah buruh asing US $ 8.5 per manhour (Dirjen Pajak, 2011)

10. Upah buruh lokal Rp. 10.000.00 per manhour



11.

12.

13.

14.

15.

16.

17.
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Perbandingan jumlah tenaga asing : Indonesia = 5% : 95%

Harga bahan baku etil alkohol US$ 0.86/ kg

Harga bahan baku hidrogen klorida US$ 0.78 / kg

Harga bahan baku karbon tertraklorida US$ 1.02 / kg

Harga produk eti

orida US$8.20/ kg

pada 11/12/2011.


http://www.bi.go.id/

6.2.1. Modal Tetap (Fixed Capital Investment)

Tabel 6.2 Modal Tetap
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No Keterangan Us $ Rp Total harga (Rp)
1 [ Purchase equipment cost (ec) 1.158.076 - 10.166.752.654
2 | Instalasi 113.998 582.443.100 1.583.232.552
3 | Pemipaan 443.326 708.896.027 4.600.856.028
4 | Instrumentasi 09.208.307 2.039.302.756
5 | Isolasi 334.080.026
6 | Listrik 731.218.801
7 | Bangunan 3.177.110.204
8 | Tanah dan pe 90.953.133.061
9 | Utilitas 18.154.292.001

Physical plaft cost 131.739.978.083
Engineering& 32.934.994.521
10 i

Construction
. 114.490.176.194 | 164.674.972.604

Direct plant cost
11 Contractor’s fee 457.317 9.159.214.096 13.173.997.808
12 Contingency 857.469 | 17.173.526.429 24.701.245.891
7.031.245 | 140.822.916.718 | 202.550.216.303

Fixed capital invesment (fci)




6.2.2. Modal Kerja (Working Capital Investment)

Tabel 6.3 Modal Kerja
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No. Jenis Us$ Rp. Total Rp.
1. | Persediaan bahan baku 713.069 | 6.260.032.273 6.260.032.273
2. | Persediaan bahan dalam proses 14.594 36.419.788 164.539.573
3. | Persediaan Produk 1.926.394 | 4.807.412.046 | 21.719.223.657
4. | Extended Credit 4.586.502 - | 40.264.902.999
5. | Available Cash 1.926.394 | 4.807.412.046 | 21.719.223.657
Working Capital Investment (WCI #M8.739.387 | 9.651.243.880 | 86.374.321.919

Total Rp.
1. Harga Bahan Baku - 6.340.185.098
2. Gaji Pegawai 5.593.200.000 3.948.000.000
3. Supervisi 4 2.160.000.000 2.592.000.000
4. Maintenance 492,187 8.449.375.003 | 12.770.285.974
5. Plant Supplies 73.828 1.267.406.250 1.915.542.896
6. Royalty & Patent 1.651.141 - | 14.495.365.080
1. Utilitas 4 15.647.600.121 | 15.647.600.121
Direct Manufacturing Cost (DMC) | 2.939.355 | 33.117.581.374 | 58.922.179.169




b. Indirect Manufacturing Cost (IMC)

Tabel 6.5 Indirect manufacturing cost
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No. Jenis US$ Rp. Total Rp.

1. | Payroll Overhead - 950.844.000 950.844.000
2. | Laboratory - 838.980.000 838.980.000
3. | Plant Overhead - 4.474.560.000 | 4.474.560.000
4. | Packaging 19.263.309 - 169.112.592.595
Indirect Manufacturing Cost (IMC) | 19.263.309 | 6.264.384.000 | 175.376.976.595

c. Fixed Mangfacturing Cost (FMC)

No. Total Rp.

1. | Depresiasi 127674.062.505 | 18.229.519.467
2. | Property Ta 4.687502 | 6.076.506.489
3. | Asuransi . 7| 2.025.502.163
Fixed Manufact 6.979.173 | 26.331.528.119

= Rp. 260.630.683.883

6.3.2. General Expense (GE)

Tabel 6.7 General Expense

No. Jenis Us$ Rp. Total Rp.
1. | Administrasi - 4.555.000.000 4.555.000.000
2. | Sales 14.309.887 - 125.626.497.356
3. | Research 1.541.065 - 13.529.007.408
4. | Finance 851.614 8.328.280.794 15.804.601.185
General Expense (GE) 16.702.566 | 12.883.280.794 159.515.105.950
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Biaya Produksi Total (TPC)
= TMC + GE
= Rp. 260.630.683.883 + Rp. 159.515.105.950

= Rp. 420.145.789.833

6.4. Keuntungan Produksi

» Penjualan selama

etil klorida

Total penjualan

6.5. Analisa Kelayakan

1. % Profit on Sales (POS)
POS adalah persen keuntungan penjualan produk terhadap harga jual produk

itu sendiri. Besarnya POS pabrik etil klorida ini adalah :

POS sebelum pajak 13,05%

POS setelah pajak

9,78%
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2. % Return on Investment (ROI)

ROI adalah tingkat pengembalian modal dari pabrik ini. dimana untuk pabrik
yang tergolong low risk. mempunyai batasan ROl minimum sebelum pajak
sebesar 11%.

ROI sebelum pajak =31,12%

ROI setelah paja =23,34%

BEP adalah titik impas. suatu keadaan dimana besarnya kapasitas produksi
dapat menutupi biaya keseluruhan.
Besarnya BEP untuk pabrik etil klorida ini adalah 57,77%

5. Shut Down Point (SDP)

SDP adalah suatu titik dimana pabrik mengalami kerugian sebesar Fixed
Cost yang menyebabkan pabrik harus ditutup.

Besarnya SDP untuk pabrik etil klorida ini adalah 39,40%
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6. Discounted Cash Flow (DCF)

DCF adalah perbandingan besarnya persentase keuntungan yang diperoleh
terhadap capital investment dibandingkan dengan tingkat bunga yang berlaku di
bank. Tingkat bunga simpanan dan pinjaman di Bank Mandiri masing-masing

sebesar 6.5% dan 13.5% (www.bankmandiri.co.id. 2011). dari perhitungan nilai

Batasan

min. 11 %

aks. 5 tahun

40 - 60 %

min. 13.5%
min 6.5 %

. Discounted Cash Flow (CF) 23.21%

Berdasarkan hasil analisis ekonomi yang sudah dilakukan (Tabel 6.8) maka dapat
diambil kesimpulan bahwa pendirian pabrik etil klorida dengan kapasitas 5.000

ton/tahun layak dipertimbangkan untuk direalisasikan pembangunannya.


http://www.bankmandiri.co.id/
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Harga dalam rupiah

Rp500.000.000.000
Rp400.000.000.000
Rp300.000.000.000
Rp200.000.000.000

Rp100.000.000.000

0,3 Ra I

/
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30 SDR, 50 BEP 70 80 90 100
Persentase kapasitas produksi per tahun
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LAMPIRAN A

DATA-DATA SIFAT FISIS

Data-data untuk menghitung sifat-sifat fisis cairan dan gas diperoleh dari

”Chemical Engineering Properties”, Yaws, 1999.

1. Critical Properties

komponen Pc (atm) ®

HCI 82,0035 0,132

C,HsCl 51,9023 | 0,204

CCl, 45,0037 | 0,193

C,HsOH 63,0052 | 0,637

H,0 217,6659 | 0,345
2. Kapasitas panas gas

Cp=A+BT+CT*+DT°+ET*

Cp= Joule/mol

K

T =

komponen A B C D E

HCI 29,244 | -1,2615E-03 | 1,1210E-06 | 4,9676E-09 | -2,4963E-12

C2HsCl 35,946 | 5,2294E-02 | 2,0321E-04 | -2,2795E-07 | 6,9123E-11

CCly 19,816 | 3,3311E-01 | -5,0511E-04 | 3,4057E-07 | -8,4249E-11

C,HsOH 27,091 1,1,55e-1| 1,0957E-04 | -1,5046E-07 [ 4,6601E-11

H,0 33,933 | -8,4186E-03 | 2,9906E-05 | -1,7825E-08 | 3,6943E-12




3. Kapasitas panas cairan
Cp=A+BT+CT’+

DT

komponen

HCI
C2HsCl
cCl,
C2HsOH
H,O

Hvap = A (
Hvap =

-1,1236E-03

1,2567E-06
1,8030E-06
5,3469E-07

komponen

HCI
C,HsCl
CCly
C2HsOH
H.O




. Tekanan uap murni
LogP=A+B/T+ClogT+DT +ET?

P= mmHg

T= K

komponen A B C D E

HCI 43,5455 | -1,6279E+03 | -1,5214E+01 | 1,3783E-02 | -1,4984E-11
C,HsCl 28,348 -7,5387E+00 | -1,6384E-11 | 4,0550E-06
CCly4 -6,7136E-10 | 2,9732E-06
CoHsOH 3,7448E-11 | 2,7361E-07
H,0 2,4247E-09 | 1,8090E-06
Viskositas Gairan

Logp=A+

b=

komponen D

HCI -1,515 | 1, ,0670E-03 | 1,3760E-05

C,HsCl -4,4279 | 5,1891E+02 | 1,2035E-02 | -1,6620E-05

CCly -6,4564 | 1,0379E+03 1,4021E-02 | -1,4107E-05

C;HsOH -6,4406 | 1,1176E+03 | 1,3721E-02 | -1,5465E-05

H,0 -10,2158 | 1,7925E+03 | 1,7730E-02 | -1,2631E-05




. Viskositas gas
u=A+BT+CT?
= mikropoise
T= K

Komponen A B C

HCI -9,118 5,5000E-01 | -1,1100E-04
C,HsCl -1,2467E-05
cCl,

CoHsOH
H,0O

o=A (1-(

G =

T,Tc=

komponen

HCI 85,200

C,HsCl 57,652 | 460,350 1,088
CCl, 66,75 | 556,350 1,2140
C,HsOH 67,36 | 516,250 1,2222
H,0 132,674 | 647,130 0,9550




10. konduktivitas panas gas
k=A+BT+CT?

k= W/ m,K
T= K
Komponen A B C
HCI 0,00119 4,4775E-05 2,0997E-10
C,HsCl -0,00291 3,1284E-05 5,5316E-08
CCl, -0 ,2065E-05 J913E-09
CoHsOH -0,0055 8 -08
H,0 0,0 ,7%515 8
= |

11. Konduktivitas s cai é
Logk=A+B (1- T% 5
k= / mK '

= K

Komponen A B C
HCI 0,8045 - - -2,3238E-16
C,HsCl -2,001 1,4496E+00 4,6035E+02
CCly -1,8791 1,0875E+00 5,5635E+02
C,HsOH -1,3172 6,9870E-01 5,1625E+02
H,0 -0,2758 4,6120E-03 -5,5391E-06




12. Entalpi Pembentukan
Perry, 1999 Chapter 2 Table

221

Komponen DHf

HCI -9,2300E-07

C2HsCl -1,1226E-06

CCly -9,5810E-07

C,HsOH - -06

H,0 -2, 4181E-0 Mﬁ

Y

DELTA Hf +BT§ o !§
Komponen Aﬁ B ) (298,15K)
HCI 2 § -92,3
C2HsCl -96,9 -5,79E-02 5E-05 -119,01
CCly -10324 5 -98,48
C,HsOH -216, 96E- -05 -243,81
H,0 -241,08




13. Data Antoine

Coulson

In P=A-(B/T+C)

P = mmHg
T=K

Komponen

HCI
C;HsCl
ccl,
C,HsOH
H,0

yaws

P = mmHg

T=K

Komponen A D E

HCI 4,355E+01 | -1,628E+03 | -1,521E+01 | 1,378E-02 | -1,498E-11
C,HsCl 2,834E+01 | -2,079E+03 | -7,539E+00 | -1,638E-11 4,055E-06
CCl, 3,194E+01 | -2,661E+03 | -8,576E+00 | -6,714E-10 2,973E-06
C,HsOH 2,384E+01 | -2,864E+03 | -5,047E+00 | 3,745E-11 2,736E-07
H,0 2,986E+01 | -3,152E+03 | -7,304E+00 | 2,425E-09 1,809E-06




LAMPIRAN B
NERACA MASSA

Kapasitas = 5000 Ton/tahun =5.000.000 kg/tahun
Kpasitas Perancangan = 631,313 kg/jam

Basis
C2H50H ol/j S Patent 2.516.638)
HCI Kmi
Konversi
1. Neraca M

Arus 1 -

Arus 5

- R-01
Arus 7 _
Aru[ 2 Ar[s 10

Tujuan  : Mereaksikan Etanol dengan Hidrogen Klorida menjadi Etil Klorida
Input : Arus 1, Arus 2, Arus 5, Arus 7 dan Arus 10

Output . Arus 3
Kondisi Operasi : P = latm



T = 70°C
Stoikiometri :
Rx1  C2H50H+ HCI -->  C2H5CI + H20
mula2 31.54467  37.853604 0.460 3.708
reaksi 9.773 9.773 9.773
sisa 28.081 10.233 13.481
Berdasar Patent CCl4
Dengan basis (dari etar = 0,0036 kmol
Jadi CCl4 masuk
_ _Kgetanol
kmol etanol
— 31.54467
0.,0036
=5974,955 kg
Neraca massa
output
Komponen arus 3
kmol/jam kg/jam
HCI 37.854 1380.180 28.081 | 1023.864
C,HsCl 0.460 29.707 10.233 660.173
CCly4 38.843 5974.955 38.843 | 5974.955
C,HsOH 31.545 1453.200 21.772 | 1002.999
H,O 3.708 66.802 13.481 242.854
112.410 8904.845 112.410 | 8904.845




2. Neraca Massa disekitar Kondensor Partial

Tujuan : Memisahkan produk berupa C2H5CI dan HCI dengan
CCl4,C2H5CI dan H20.

Input : Arus 3

Output : Arus 4 dan Arus 9

Ket: Log P
Komponen E
HCI -1.4984E-11
C,HsCl 4.0550E-06
CCly 2.9732E-06
C,HsOH 2.7361E-07
H,0 1.8090E-06

xi=zi/(1+(ki-1)V/F) ....
yi=ki*zi/(1+(ki-1)V/F) ... 7.

yi=KiXi oo 3)
Zyi-XXi=0 ..o 4)

F =112.41019 kmol/jam

P=1atm =760 mmHg
Tebak

V/F =0.340525
Trial T =40.29C =313.297 K



Komponen Zi Log P Po ki = Po/P Xi yi

HCI 0.250 10.694 | 49449920210 | 65065684.49 | 0.000 | 0.734

C2HsCl 0.091 12.291 | 1.95577E+12 | 2573376105 | 0.000 | 0.267

CCly 0.346 -3.668 0.000 0.000 | 0.524 | 0.000

C,HsOH 0.194 -4.869 0.000 0.000 | 0.294 | 0.000

H,O 0.120 -3.253 0.001 0.000 | 0.182 | 0.000
1.000 | 1.001

Di dapat perbandin N

Vapor = 38.2785kmol/j

Liquid = 74.13 km‘@

Cek Fase :

cek fase

*T buble*

P = mmHg

T buble =

Komponen Xi Log P Po ki = Po/P yi=Ki*xi

HCI 0.24981 | 3.4820E+00 | 3.0338E+03 | 3.9919E+00 | 9.9721E-01

C,HsCl 0.09103 | 1.3324E+00 | 2.1497E+01 | 2.8286E-02 | 2.5749E-03

CCly4 0.34555 | -2.3488E-01 5.8227E-01 | 7.6614E-04 | 2.6474E-04

C,HsOH 0.19368 | -1.1512E+00 7.0606E-02 | 9.2902E-05 | 1.7994E-05

H,O 0.11992 | -1.6622E+00 2.1766E-02 | 2.8639E-05 | 3.4345E-06

1.0001E+00




*T dew™

P = 1 atm = 760 mmHg
Tdew = 7291768 C = 345.917683 K
Komponen yi LogP Po ki = Po/P Xi
HCI 0.24981 | 4.9793E+00 | 9.5349E+04 | 1.2546E+02 | 1.9912E-03
C,HsCl 0.091 + 7E+03 | 6.2969E+00 | 1.4457E-02
CCl, 0.34555 | 2.8277E+00 |p 6.7257E+02 | 8.8497E-01 | 3.9047E-01
C,HsOH 19368 7 496E+ 7.9600E-01 | 2.4332E-01
H,0 0.119 2.42 2 E+027% 3.4648E-01 | 3.4612E-01
‘§ % 9.9636E-01
2 ¢0) 5
Neraca massa konde =}
% § utput
Komponen ar (vapor arus 4 (liquid)
kmol/ja /jam mol/ja g/jam kmol/jam | Kkg/jam
HCI 28.081 1023.864 0.000 0.000
C,HsCl 10.233 | 660.173 10.233 660.173 0.000 0.000
CCly4 38.843 | 5974.955 0.000 0.001 38.843 | 5974.954
C,HsOH 21.772 | 1002.999 0.000 0.000 21.772 | 1002.999
H,O 13.481 | 242.854 0.000 0.000 13.481 | 242.854
112.410 | 8904.845 38.278 1684.038 74.132 | 7220.807
8904.845 8904.845




3. Neraca Massa disekitar Dekanter

CCl4
C2H50H
H20

Dekanter

=0,525

=0,098

output

Komponen arus 5 (fase bawah)

kmol/jam kg/jam kmol/jam | kg/jam
CCly 38.843 | 5974.954 7.704 | 1184.978 31.140 | 4789.976
C,HsOH 21.772 | 1002.999 18.618 857.698 2.694 | 124.093
H,0 13.481 242.854 12.222 220.183 2.436 43.879
74.096 | 7220.807 38.544 | 2262.859 36.269 | 4957.948
7220.807 7220.807




4. Neraca Massa disekitar Menara Distilasi-01

CCl4
C2H50H
H20

—

Neraca massa menara distila

(HK)
(LK)

CCl4
——————» C2H50H

H20

>>>
>>>
<L

(ethanol terikut

Komponen input arus 6 output (Distilat) arus 7 | output (Bottom) arus 8
kmol/jam | kg/jam | kmol/jam | kg/jam | kmol/jam | kg/jam

CCly 7.704 | 1184.978 7.704 | 1184.978 0.000 0.000

C,HsOH 18.618 | 857.698 18.525 | 853.410 0.093 4.288

H,O 12.222 | 220.183 0.061 1.101 12.161 219.082

26.290 | 2039.489 12.254 223.370

Total 38.544 | 2262.859 38.544 | 2262.859




5. Neraca Massa disekitar MD-02

HCL
C2H5CI

Tujuan
Input
Output

Neraca massa menara distilas

(LK)
(HK)

HCL

C2H5CI

>>>
<<

) output (Distilat) arus output (Bottom)
input arus 9
Komponen 10 arus 11

kmol/jam kg/jam | kmol/jam | kg/jam kmol/jam | kg/jam
HCI 28.081 | 1023.864 27.660 | 1008.506 0.421 15.358
CoHsCl 10.233 | 660.173 0.460 | 29.707784 9.773 | 630.465
28.120 | 1038.214 10.194 | 645.823
Total 38.314 | 1684.037 38.314 | 1684.037




6. Neraca Massa disekitar Scrubber

HCI
C2H5CI
H20

NaOH
H20

SC-01

HCI
C2H5CI

Tujuan
Input
Output

NaoH sebagai re

bereaksi)
NaCl
Reaksi + H20
mula -mula  0.42122 0.37788 0.83898
Reaksi 0.37788 0.37788 0.37788 0.37788
sisa 0.043334 0.00000 0.37788 1.21686
Arus 13
Komponen

Kg/Jam Kmol/jam
NaOH 15.114179 | 0.37788155
H20 15.114179 | 0.83897745

30.228357 1.216859

Spec produk C2H5CI yang diketahui : min 99,5%
Spec produk C2H5CI 99.7%
1.580 HCI max 10 ppm



25.282 H20 max 200 ppm

Neraca Massa Scrubber

Out Put
Komponen Input arus 11+13 Hasil atas arus 14
(Produk) Hasil Bawah arus 12
Kg/jam | kmol/jam kag/jam kmol/jam  kg/jam kmol/jam
HCI 15.358 0.42 1.580 0.043 0.000 0.000
C2H5CI 630.46 9.773 630.465 9.773 0.000 0.000
NaOH 1 77/0:000 00 0.000 0.000
H20 5.114 0.0 0.000 21.922 1.217
NaCl 0. 0.0 22.083 0.378
676.0 11.411 632.046 9.816 44.005 1.595
76.0 676.052




LAMPIRAN C

NERACA PANAS

Beberapa hal yang menjadi dasar perhitungan neraca panas yaitu :

a) Basis perhitungan 1 jam operasi.

a) Arus5 dari de

Suhu masuk = 40°C

Komponen | V (kmol) QkH=Vx]CpdT
HCI 31,139 5337,585 166211,000
C,HsOH 2,693 1540,557 4149,776
H,O 2,435 1131,035 2754,866
Jumlah 36,269 172804,422

b) Arus 7 dari menara distilasi (MD-01)

Suhu masuk = 70,01°C

Komponen | V (kmol) | ] Cp dT (kJ/kmol) | Q (kI)=V x| Cp dT
CCly 7,703 16642,269 128204,828
C,HsOH 18,525 4689,941 86881,188
H,0 0,061 3386,032 206,923
Jumlah 26,289 215292,940




c) Arus 10 dari ekspander (Exp-05)

Suhu masuk = 6,39°C

Komponen | V (kmol) | ] Cp dT (kJ/kmol) | Q (k])=V x| Cp dT
HCI 27,660 -541,174 -14968,800
C,HsCl 0,460 -1172,482 -539,911
Jumlah 28,120 -15508,711
d) Menghitung panas yang dibawa produk
Arus 3 dari reakto
Suhu keluar 70°
Kompone =Vx]JCpdT
HCI 36763,028
C,HsCl 30764,747
CCl, 148535,844
C,HsOH 7922239,480
H,O 20480,727
Jumlah 8158783,826

Konversi C3H6

Panas reaksi

: 31%

R AT

: Q=AHrR + AHr 298 + AHr P




a) Arus 1 dari tanki etil alkohol (T-01)

Suhu masuk = 30 °C

Komponen | F (kmol) | ] CpdT (ki/kmol) | Q (kJ)=F x| Cp dT
C,HsOH 31,544 590,283 18620,304

H,O 3,708 377,502 1399,828
Jumlah 35,252 20020,133

b) Arus2d
Suhu masuk = 3

Kompone =Vx]JCpdT
HCI 5504,026
Jumid 5504,026

Panas reaksi:

AH°f CoHsOH

AH°s HCI

AH°s C;HsClI

AH® HyO

AH® reaksi

OUTPUT

=-241.080 J/mol

=X AH% produk -~ 2 AH®f reaktan

= (-1117,71 + (-241.080)) — (-234,81 + (-92,30))

= -26400 J/mol

Arus 3 dari keluaran Reaktor (V-01) berupa campuran uap dan cair
Suhu keluar = 70 °C

Komponen |V (kmol) |]Cp dT (ki/kmol) | Q (kJ)=V x| CpdT

HCI 28,08 1309,174 36763,028
C,HsCl 10,23 3006,419 30764,747
CCly 38,84 3823,975 148535,844




C,Hs0OH 21,77 363870,647 7922239,480

H,O 13,48 1519,266 20480,727

Jumlah 112,41 8158783,826

Panas pendingin reaktor

Jenis pendingin : air

Cp = 1,0048 kJ/Kg.K

Qp = Qinput + AHr

Neraca panas kondensor parsial

INPUT

a) Arus 3 dari reaktor (R-01)

Suhu masuk = 70 °C

Komponen | V (kmol) | ] CpdT (ki/kmol) | Q (kJ)=V x[CpdT
HCI 28,08 1309,174 36763,027
C,HsCl 10,23 3006,419 30764,747
CCl, 38,84 3823,975 148535,844
C,HsOH 21,77 363870,647 7922239,480
H,0 13,48 1519,266 20480,726

Jumlah 112,41 8158783,826




b) OUTPUT

Suhu keluar fase uap = 40 °C

Komponen | F (kmol) | JCpdT (ki/kmol) | Q (kJ)=F x| Cp dT

HCI 28,081 436,248 12250,312
C,HsCI 10,233 974,861 9975,777
Jumlah 38,314 22226,090

Suhu keluar fase cair = 40°C

Komponen | F (kmol) | ] CpdT (kdJ/kmol) | Q (k])=F x| Cp dT

CCly 38,843 5337,585 207329,444
C,HsOH 2 0 33541,225

H,0 1131,035 15247,114
Jumlah 256117,784

=Vx]JCpdT

207329,444

Jumlah

OUTPUT

33541,225

15247,114

256117,784

Arus 5 fase berat dengan suhu keluar 40°C

Komponen | V (kmol) | ] CpdT (ki/kmol) | Q (kJ)=V x]CpdT
CCl, 31,139 5337,585 166211,000
C,HsOH 2,693 1540,557 4149,776
H,O 2,435 1131,035 2754,866

Jumlah 36,269 172804,422

Arus 6 fase ringan dengan sehu keluar 40°C

Komponen | V (kmol) | ] CpdT (k/kmol) | Q (kJ)=V x[Cp dT
CCly 7,703 5337,585 41118,444
C,HsOH 18,618 1540,557 28682,249
H,O 12,222 1131,035 13823,721

Jumlah 38,543 83313,362




Neraca Panas di Menara Distilasi - 01

ARUS 7 (DI STILAT)

ARUS 6 (FEED) |
—_—

a. Panas yang dibawe

T masuk umpan = 40°C

L§H Lo

L3

x H
+

Komponen | V (kmol) | ] CpdT (ki/kmol) | Q (kJ)=V x]CpdT
CCly 7,703 5337,585 41015,401
C,HsOH 18,618 1540,557 28578,244
H,O 12,222 1131,035 13719,716

Jumlah 38,543 83313,362

Q masuk = F . Hg = 83313,362 kJ

b. Panas yang dibawa hasil atas (Hp) pada arus 7 (distilat)

T atas = 70,012°C

Komponen | D (kmol) | JCp dT (kJ/kmol) | D.Hp (kI)=D x| Cp dT
CCly 7,703 16642,269 128204,828
C,HsOH 18,525 4689,941 86881,188
H,0 0,061 3386,032 206,923

Jumlah 26,289 215292,940

Panas yang dibawa hasil atas = D . Hp = 215292,940 kJ




¢. Panas yang dibawa hasil bawah (Hg) pada arus 8 (bottom)

T bawah = 99,75°C

Komponen | B (kmol) | | Cp dT (kJ/kmol) B.hD (kJ)=D x| CpdT
C;HsOH 0,093 8632,351 803,589
H.0 12,161 6106,436 74260,781
Jumlah 75064,371
Panas yang dibawa has
=Lox|CpdT
213170,204
144488,435
344,177
358002,817
e. Panas yang dibawa
V=Lo+D
Komponen V (mol) Hvap (kJ/mol) V . Hy (kJ)
CCl, 30079,545 20593,493 619442,910
C,HsOH 15824,283 49521,807 783647,115
H,0 16341,785 163,364 2669,661
Jumlah 30079,545 1405759,687

Panas yang dibawa uap masuk condenser =V . Hy = 1405759,687 kJ

f.  Menghitung beban condenser (Qc)

V.HV:D.hD+LO.h|_o+QC

Qc
Qc

832152,877 kJ

V.Hv—D.hD—LO.hLo




g. Menghitung beban reboiler (Qr)
F.HF+QF=D.hD+B.hB+QC

Qr = D.hD+B.hB+QC—F.H|:

Qr =1039196,826 kJ

A Y
Neraca Panas di Menara MO

@
ARUS10 (D|‘§T|LA.§

Qc

ARUS O (FEED) [
—_—

Neraca panas di menara distilasi FxHf +Qr=DxHd+B x Hb+Qc
Neraca panas di kondensor :VxHv=LoxH,,+DxHd+Qc
a. Panas yang dibawa umpan (Hg) pada arus 9

T masuk umpan = 210,83°C

Komponen | V (kmol) | ] CpdT (ki/kmol) | Q (kJ)=V x[CpdT
HCI 28,081 33033,868 927626,200
C,HsCl 10,233 24479,828 250502,544
Jumlah 38,314 1178128,745

Q masuk = F . Hg = 1178128,745 kJ

b. Panas yang dibawa hasil atas (Hp) pada arus 10 (distilat)

T atas = 40,967°C
| Komponen | D (kmol) | JCpdT (ki/kmol) | D.Hp (k])=Dx ] Cp dT |




HCI 27,659 447,183 12369,019
C,HsCl 0,460 999,642 460,321
Jumlah 27,659 12829,341

Panas yang dibawa hasil atas = D . Hp = 12829,341 kJ

c. Panas yang dibawa hasil bawah (Hg) pada arus 11 (bottom)

T bawah = 144,74°C

Komponen | B (kmol) | [C B.hD (kJ)=D x| CpdT
HCI 1469,226
CoHsCI 83539,628
Jumlah 85008,855
Panas yang dib
d. Panas‘efluk c%kel a
Lo=RxD=0,2782 x
Komponen =Lox]JCpdT
HCI 92818,940
C,HsClI 1627,649
Jumlah 94446,590
Panas refluk cairan keluar'‘€onden
e. Panas yang dibawa uap masuk condensor (Hy)
V=Lo+D
Komponen V (mol) Hvap (kJ/mol) V . Hy (kJ)
HCI 27,659 35355,588 1179144,551
C,HsCl 0,460 588,605 96458,550
Jumlah 27,659 1275603,101

Panas yang dibawa uap masuk condenser =V . Hy = 1275603,101 kJ

f.  Menghitung beban condenser (Qc)

V.HV:D.hD+LO.h|_o+QC



QC V.Hv—D.hD—LO.hLO

Qc

1168327,169 kJ

g. Menghitung beban reboiler (Qr)

F.HF+QF=D.hD+B.hB+QC

Qr= D.hp+B.hg+Q

Suhu masuk = 70

Komponen no@ [CpdT (kl/km@l) [J F(kJ)=F x| Cp dT

HCI ; 1121,528055
C,HsCl 6 59794,44784
Jumlah 10,193 60915,9759

Panas yang dibawa umpan arus 13

Suhu masuk = 46,13°C

Komponen | F (kmol) | [Cp dT (kJ/kmol) F(kJ)=F x ] Cp dT

NaOH 0,377 3681,900 1391,322
H,0 0,838 3185,560 2672,613
Jumlah 1,216 4063,935

Panas yang dibawa umpan sebesar = 64.979,911 kJ
Panas produk arus 14

Suhu keluar = 70°C

Komponen | F (kmol) | | Cp dT (kJ/kmol) F(k))=Fx ] CpdT

HCI 0,043 1331,298 57,691

C,HsClI 9,772 3059,311 29897,223

H.0 6,57E-05 1545,029 0,101




29955,016 |

9,815 |

| Jumlah \

Panas produk aeus 12

Suhu keluar = 70°C

Panas penyerapan

Panas yang dibawa produk sebesar =

=29

Komponen | F (kmol) | |Cp dT (kJ/kmol) F(kJ)=F x ] Cp dT

NaCl 1,217 3442,20685 4188,680376

H,0 0,378 4817,2523 1820,350758

Jumlah 1,595 6009,031134
964,048 kJ




LAMPIRAN D

PERANCANGAN REAKTOR

gregen klorida yang

n. mm&@ -

ng silinde tegak%an pendingin jaket

*) Reaksi utama :
CoHsOH gy  + H20(g

Untuk menentukan persamaan saMaan’ yang digunakan untuk menghitung
ukuran reaktor harus diketahui faktor yang paling berpengaruh dalam proses.

Faktor tersebut adalah :

1. Reaksi kimia

2. Perpindahan massa gas ke dalam cairan

Kriteria yang dipakai dalam menentukan faktor yang berpengaruh adalah kriteria
parameter konversi M :

2 konversi maksimum di film

~ transfer difusi melewati film

H



dengan : M = Parameter konversi film
kr = Konstanta kecepatan reaksi
Ca = Konsentrasi reaktan (etil alkohol) dalam fase cair, kmol/m?®
De. = Difusivitas gas ke dalam cairan, m?/s
kgL = a fase gas dan cairan, m/s
Bila: My>2 epat dibandingkan dengan

|W% sangat

se@ansf
| >

1. Feed Cairan

Komposisi cairan masuk reaktor :

T = 408,15K
P = 2,0418 atm
input
Komponen arus 1+2+5+7+10
kmol/jam kg/jam
HCI 37,854 1380,180
C,HsClI 0,460 29,707
CCly 38,843 5974,955
C,HsOH 31,545 1453,200
H,O 3,708 66,802
112,410 8904,845




Densitas cairan :

fr pc = pifr
komponen | masa kg/m3 masa
HCI
C,HsCl
CCly 0,797 1498,088 | 1194,271
C,HsOH | 0,194 743,231 | 144,105
H,O 0,009 985,367 8,782
total 1,000 3226,685 | 1347,159

BMc

komponen Xi BMc = Bm,xi
HCI 36,461

C,HsCI 64,514

CCl, 153,822 0,524 80,64
C;HsOH 46,068 0,426 19,61
H,O 18,015 0,050 0,90
total 1,000 101,15
= 101,15kg/kmol

Kecepatan volumetris cairan :

Fc

Massa cairan

pc

5,56 m°/jam




Viskositas :

logu,,, = A+$ +CT+DT?

pe =
komponen | fr masa A B C D log i ui fr,masa/pi
HCI
C,HsClI
CCl, 0,797 | -6,46E+Q0 | 1,04E+03 -0,2809 | 0,5237 1,5223
C,HsOH 0,194 | -6,44 Oyl 11 \\\ -0,2954 | 0,5065 0,3828
H,O 0,009 1215 79E+ -0,3945 | 0,4032 0,0221
total 1,000 1,927
s 1
Ic = —
HC;
=0,519
=5,819E-04
Surface Tension (&)
, TY
6= A 1__)
Tc
komponen | fr mol A B C D cpi cpc
HCI
C,HsClI
CCl, 0,524 | 40,34 1,2587 | -0,0011236 | 1,2567E-06 | 3,906E+02 | 2,048E+02
C,HsOH 0,426 | 59,342 0,36358 [ -0,0012764 | 0,000001803 | 1,066E+02 | 4,540E+01
H,O 0,050 | 92,053 [ -0,039953 -0,000211 | 5,3469E-07 | 7,510E+01 | 3,758E+00
total 1,000 1,817E+02 | 2,539E+02

0. = 20,181dyne/cm

=0,02018 N/m




2. Feed Gas

Kompsisi gas masuk reaktor :

ol (vi)

0,988

0,012

1,00

dalam sekon
komponen fr mol (yi)

HCI 0,988

C2H5CI : 0,021 , 0,012

total 0,392 1,000 0,011 1,000
Tr=T/Tc 1.051
Pr=P/Pc 0.002

B°=0.083 - (0.422/Tr"1.6)

B° -3.07E-01
B'=0.139-(0.172/Tr4.2)

B -0.0004

B.Pc/R.Tc = B° + w.B?




-0.31

Z =1+ (B.Pc/R.Tc) .(Pr/Tr)

1.00

Berat molekul

komponen

HCI
C2H5CI

total

konsentrasi komj
Cgi=yi.P/IR.T

P= 15351

R= 0.08205 ma3.atm

komponen yi Cgi (mol/cm3) | Cgi (kmol/m3)
HCI 0,988 0,05 53,89
C2H5CI | 0,012 0,00 0,66
total 1

densitas gas masuk
p gas = Mg/Vg =mg.P/(ng.z.R.T) = (Bmg.P/(z.R.T))
p gas =2.008 kg/m3

Kecepatan volumetrik gas

massa gas n,.RT
Qg=—"—-| = |Qg=-1
pgas Qo P

Qg =702.05 m3/jam

702.05 m3/jam



3. Penentuan Parameter Konversi (M)

a. Diffusivitas hi

ogen klorida terlarut ke m campuran cairan

. _uf tmm%@
117,3.10 (o BM)”2 T
S =
:uL'VB
Deng 0
CsL
&
BM
T
i = Viskositas cairan, kg/m.s
ve = Volume molal O, pada titik didihnya, m*/kmol

= 0,0256 m*/kmol

-18
117,3.10 (1 101,15 Tmo J 343 K

-ﬂEL- -

6,4751 .10~ 4k9 5. (Dnzse'. )“6

kmol

g, = 7,03E-09 m%s = 2,53E-05m?%jam

b. Koefisien transfer massa hidrogen klorida di fase cair

Untuk rancangan perforated plate

k — 0 42 g HC "gBL'pC
BL pC HC

Wl
N |-



nada fase cair, m/s

c. Menghitung konstanta kecepatan reaksi
Reaksi
kg
C,HsOH 0) + HC|(g) > C2H5C|(g) +
A + B —_— c +
dapat dituliskan :
-1, =kxC, xC,

Untuk persamaan 1 :

>ﬂ

—dC
:( at A): kX(CAO -Chpo XA)'(CBO _CAOXA)

A
—dx
CAO( Aj:kXCAOZ(l'XA)Z(M —Xa)

=kxtxC,yx(M -1)

H20(g)

D

1

i



dimana :

Xa

Data - data: (US, Patent 2.5 Gﬁmﬁ
~ ’

= konversi.geti

Etanol mula-m e@ bera %mol
Etanol 95% befat .ﬁ >
A > A"
Komponen M Massa Mol Mass Mol Mol Mol | sisa
msk masuk | keluar | keluar [ terbentuk | bereaksi
C,HsOH 46,060 %goo | -5;“‘” 3,353 | 7,468
HCI 6,460 | 475,000 424 000 | 11,629 3,353 | 9,675
C,HsClI 64,514 . 0,000 216,300y 353 3,353 3,353
H,O 18,000 6,000 , 0,000} 0,000 3,353 27,019
ccl, 153,822 | 6743 | g4 4,384
densitas reaktan perkompofieiy, 3%, % o ™
densitas = A.BA(-(1-(T/Tc)™n))
T=343K
P=1atm
Komponen [ Massa (kg) | Bm (kg/kmol) Kmol Wi
HCI 475,0 36,461 13,02762 0,22906
C,HsCl 0,0 64,514 0,00000 0,00000
CCly 674,3 153,822 4,38364 0,32517
C,Hs0OH 498,4 46,068 10,81879 0,24034
H,O 426,0 18,015 23,64696 0,20543
TOTAL 2073,7 51,87701 1,00000
Komponen A B N Tc -((1t/tc)™n) | Ri (gr/cm3)
HCI 0,44134 | 0,26957 | 0,31870 | 344,65000 -0,18224 0,56044




C,H:ClI
CCl, 0,56607 | 0,27663 | 0,29000 | 556,35000 -0,75733 1,49809
C,HsOH 0,26570 | 0,26395 | 0,23670 | 516,25000 -0,77225 0,74323
H,0 0,34710 | 0,27400 | 0,28571 | 647,13000 -0,80595 0,98537
2,05853
Densitas Campuran Reaktan Cair

Komponen Pli (kg/m®)

HCI

C:HsCl

CCl, 631,86381

C;HsQ 31,70458

262,56720

F campuran cairan = 1.42m®

Menghitung konsentrasi reaktan

Ci mula-mula (kmol/m?®) = feed(kmol/)/Fvi(m®)

Komponen 'Zﬁg()j Kmol (Emrgllj};%)
HCI 36,46 13,03 9,18
C,HsCl 0,00 0,00
CCl, 64,51 4,38 3,09
C,HsOH 18,00 10,82 7,62
H,O 153,82 23,65 16,66
Total 272,80 51,88 36,54
CAO =7.62 kmol/m3 CA =5.259 kmol/m3




CBO0 =9.18 kmol/m3 = CB = 6.334 kmol/m3

vield — mol Etil Klorida = 0.940465818
maol Etanol mula — mula
maol Etanol bereaksi
konversi =

maol Ftanol mula — mula = 0.30987

_ CAe —CA

k@ ﬁ@

w2z ke .cliAz.ssL
BL
My = 0.00026

Nilai My < 0.02 sehingga reaksi kimia merupakan faktor yang paling

berpengaruh.

4. Penentuan Kecepatan Reaksi Etil Alkohol

K = 0,005063 m*/kmol.jam
Cao  =7,620 kmol/m?®

XA =031



(-ra)

5. Perancangan Perforated P

= 0,1815029 kmol/m® jam

Arus 1

Arus 5

Arus 7

Y

|

|

kmol/jam
kmol/jam

kmol/jam
kmol/jam
kmol/jam

7,704
18,525
H,O 0,061

kmol/jam

kmol/jam
kmol/jam

Arus 2 Arus 10
Arus 3
HCI 28,081 kmol/jam
C,HsCl 10,233 kmol/jam
CCl, 38,843 kmol/jam
C,HsOH 21,772 kmol/jam
H,O 13,481 kmol/jam

5.2 Penentuan diameter, tinggi reaktor

26,290
Arus 2
HCI 10,194

Arus 10
HCI 27,660
C,oHsCI 0,460

kmol/jam

kmol/jam
kmol/jam

28,120



a. Menentukan tekanan gas (arus 2 dan arus 10)

Dari perhitungan data gas masuk didapat tekanan gas masuk:

Pgas = 1,5351 atm

10,326 + 29694 21,772
CA_in = CA_out =
5,5635 5,5635
= 5,669 kmol/m® = 3,913 kmol/m®

c. Menentukan tekanan HCL keluar (Pucr out)
Fg
e (Pain —Paout) = Fe-(Cai — Caout) + Fe-Croygereenee-- )

asumsi konsentrasi HCI di dalam cairan berada dalam kesetimbangan
dengan konsentrasi HCI dalam gas :

P

__ _ Bout
B_out —
- H

C

B



Fg Peo
ﬁ (PBin - PBout) = I:C'(CAin - CAout) + I:C %

B

F
P?'PBin - FC '(CAin - CAout)
P =t — T @)
) F Fg
H, Pt

d. Konsentrasi HCI keluar ( Cycyout)

C _ I:)HCI_out

HCl_out —
H HCI

=5,37 kmol / m®

e. Volume cairan (Vc)

l:C'(CA_in - CA_out) = (_rA)Vg:(l - 8)

I:C'(CA_in - CA_out)

Voe.(1-g)=Ve = )

Keterangan:



Vc = Volume cairan (m°®)

Vgc = Volume gas dan cairan dalam reaktor (m®)
€ = Hold up gas

(-ra) = Kecepatan reaksi oksidasi sikloheksan

~ 5,5635.(6,0430-1,0775)
0,1815029

dr=s Ar = > 40032
4
=4,093 m =13,171 m?

g. Menentukan kecepatan superficial gas (UsQ)
Usg = _Qo
Ar.3600
Keterangan:
Usg = Kecepatan superfisial gas (m/s)

Qg = Laju alir volumetris gas (m*/jam)



g 702,046
13,171.3600

=0,00148 m/s

h. Menentukan hold up gas (g)

1/4 -1/8
g=1.2*(ﬁlj (s Usg®*
ol Pl

& =1,2x0,398% 3,006 x 0,042

J. Menentukan tinggi rea

Untuk vessel proses (reaktor) dengan dengan kapasitas kecil tinggi reantr
bisa diasumsikan sama dengan diameter rekator.

Z = D reaktor =4,180 m

5.3 Perancangan perforated plate
Digunakan perforated plate dengan susunan triangular pitch dengan
pertimbangan :

= Jumlah lubang tiap satuan lebih besar daripada susunan square pitch

= Ukuran reaktor menjadi lebih kecil dan turbulensi lebih terjamin



Susunan orifice

a do Keterangan :
\ c : Pitch
Y \ Do : Diameter orifice

*) Menetukan luas plate untuk'satu hole(orifice)
Umumnya ukuran pitch (c) antar (2,5-5) do. (Treybal, 1981, hal 168)
Dipilih c =3 do =9 mm
=0,009 m
=0,354in

Maka tinggi dari segitiga plate (x) :

X = %\/3.C2

X =0,008 m=7,794 mm

Luas plate untuk satu hole (Aph) =2 x luas segitiga



Aph =2.(0,5.c.x)
=2.(0,5. 0,009. 0,008)
=7,015.10° m?
= 70,148 mm?

*) Menetukan luas untuk satu hole(orifice)

A,=0257d,’

‘Ao = 0,25, 3,14. 0,009 W,&

7,065 0
e
7'§T
*) Me tukan%nper

Diambil, lup

A,=rd. I

up
Ayp =3,14.3,3992.0,05

Ay, =0,643m?
*) Menetukan luas plate aktif (A,)
Aa =Ar—Ayp

A, =12511m?

d. = diameter plate aktif = 2/ 4A,
T

=3,992m

¢. Menentukan jumlah hole (No)



No =178,348 buah

d. Menentukan debit gas di orifice (Qgo)

Qq
N

Qgo =

It gas di orifice , m“/s

dimana : Qgo

0 :[ 20(oc.do.gc) T
* L@pc—pg)?.pc’)

=5,914.10% m*/s
f. Menentukan diameter gelembung (dp)

Untuk Qgo < Qgc, maka rumus untuk diameter gelembung berdasarkan

Treybal, 1981 :

|: 6.do.s-g. |~
dp =
g.(ol — ~9)

= 0,0040 m
= 4,042 mm

g. Menentukan kecepatan terminal gas (Ut)

Ut — 2.9c.o. +g.db
db.pb 2




0,165 m/s

165,486 mm/s

h. Menentukan luas permukaan interface (a,)
6*¢e

db

k. Menentukan waktu tinggal gas (tg) dan waktu tinggal cairan (tc)

tg= £ _ 4180m
ut 0,186 m/s

= 15,26 detik =0,421 menit

o Ve __ 53842m’
Fc 5.5635 m?/jam

= 9,678 jam = 580,664 menit

6. Penurunan Tekanan (Pressure Drop)



1. Dry Pressure Drop
Dry pressue drop merupakan pressure drop aliran gas akibat friksi di
dalam hole (orifice). Dimana hole dianggap sebagai tabung pendek dengan

tebal plate sama dengan tinggi tabung. (Treybal, 1981, hal 171)

2
hy = o Poc, 04[ J 4"'f+( AoJ
2'gp|_ An dO An

dimana :’

ho

Vo

do

Tebal plate dari Tr - Untuk bahan Stainless Steel
do =3 mm, maka L/do = 0,65
L =0,00195m =1,95 mm

Co = koefisien orifice = 1,09*(do/L)"0,25

=1,214

Ao = luas orifice, m?
=7,07.10° m?

An = luas perforate plate, m?

=7,7015. 10° m?

pL  =densitas cairan



= 801,955 kg/m®
Qgo =2.864.107 m¥s

Reh = Bilangan Reynold gas lewat hole

Vo

Pg

ug
Reh

Re<100.000

hp
Hydraulic Head
Pressure drop akibat gaya hidrostatis cairan dalam reaktor. (Treybal, 1981,
hal 172)

h. = tinggi cairan = 4,093 m

Residual Gas Pressure Drop

Pressure drop akibat pembentukan gelembung gas. (Treybal, 1981, hal

172)
6.0,

h, =—""
A pL-ds.9

oL =0,02 N/m



g =9,8m/s
hr =0,0031 m

*) Total Pressure Drop (APt)
ht =hp + h. + hg =4,097 m

APt=ht*p_*g

= 0,548 atm

utup, aér tega

Alasan pemilih /e @ga tekanan (P>1 atm) dan

Head ; he d (torisperical)

Alasan pemilihan 2kanan antara 15 - 200 Psig

b. Kondisi operasi

T operasi = 70°C =343K

P operasi = 1 atm=14,7 psia

AP total = 0,548 atm= 8,05 psia
Over desain = 10%

P perancangan = 1,703 atm = 25,02 psia

c. Pemilihan material konstruksi
Material = low-alloy stell SA-204 Grade C

Alasan pemilihan = 1. Tahan korosi, tahan panas dan tahan asam



2. Tekanan operasi moderat
3. Suhu operasi <900 F
4. Untuk dinding reaktor yang tebal
(Hal. 253 Brownell, 1959)

Spesifikasi = Tensile strength = 75000 Psi

= 18750 Psi

C = Corrosion allowance, in
E = 85 % (single welded butt joint)
(Brownell, 1959)
Sehingga ts 25.022 x82.288 +0,125

~ (18750 x 0.85) — (0,6 X 41,51)
= 0,254 in

dipakai tebal shell standar ~ =0,625 in = 0,016 m
e. Tinggi shell

Tinggi reaktor =4,180 m = 164,576 in

Diameter reaktor =4,180 m = 164,576 in



Volume reaktor = 57,342 m* = 2024,989 ft*

Over desain =20%

Volume perancangan = (1+0,2) * 57,342 m* = 68,810 m*
= 2429,987 ft* = 432,801 bbl

Volume reaktor (Vt) = Volume shell + 2*VVolume Head

Vit

f. Dimensi head
OD shell = |D shell + 2*ts

= 174,888 + (2. 0,625)

176,138 in

4,474 m

4473,906 mm

Rumus tebal head untuk Flanged & dished head :

B P,.r..w
2.fE—-0.2P,

W=%.(3+\/%

th +cC




dengan,
th = tebal head (in)
Pd =Tekanan desain (Psia) = 25,022 Psia

Di =Inside diameter of reactor (in)= 174,888 in

f=Allowable stress ( Psi) = 18750 Psi

(single welded butt joint)

1,043
th = 0,223 in
dipakai tebal standar = 0,625 in = 0,016 m = 15,875 mm
ODhead =1ID + 2.th
=176,138 in
= 4,474 m
=4473906 mm

e. Tinggi reaktor

Dari tabel 5-11 Brownell untuk ts = 0,625 in



diperoleh sf= 15-35 in

dipilih sf= 3 in

Tinggi reaktor = Tinggi Sili

4,442m + (2.1,173) m

= 6,716 m
= 264,642 in
= 22,035 ft

8. Perancangan Jaket Pendingin

a. Kebutuhan air pendingin
Kondisi operasi isotermal
Jumlah panas yang diserap berdasarkan perhitungan Neraca Panas

Q = 3.356.812,0779 kJoule/jam



T operasi 70°C = 343°K

Pendingin = air sungai

30 °C = 303°K 86 °F

Suhu masuk t;

45 °C = 318°K = 113°F

Suhu keluar t»

Sifat fisis air pada suhu rata-rata (37,5 °C)

Cp air sungai

53.528,06743
= 14.8689 kgls
= 53.7320 m*/jam

Volume pendingin yang diperlukan

53.7320 m%/jam

0,0149 m®/s

b. At Log Mean Temperature Difference (LMTD)

A Tt -t)

LMTD =
Ln T-1
T-t,

= 89,446 F




c. Menentukan Lebar Jaket
Trial lebar jaket = 3,75 in = 0,0953 m =0,3125 ft
Diamter jaket = Dt+ 2 x Ibr = 14,031 ft = 168,37 in

d. Koefisien transfer panas air dalam jaket ke dinding reaktor ( ho)

k 1/3 0.14
() 2]
DA k LW

Keterangan :

A = luas penampang alira i 3.7065 ft2

118.009.81b/ jam’ -
3.7065 ft>

G:M =
A

Dj’ -Dt* _ 14,031" -13,714 *

De = diameter equivalent =
13,714

=0,6898 ft

De-G

7]
jH =180 (Kern, fig 20.2, page 718)

Re = =10550,319

ho = 166,3894 Btu/j ft>. F

e. Koefisien transfer panas fluida dalam reaktor ke dinding reaktor ( hi)

hl =1200X (usg)O’22 X [(mIUCp/ k)ud—air /(mil‘I'Cp/k)ud—fluidpn:’as—.lO’5




(Agra,Hal 12-6)

Di = diameter reaktor = 13,7145 ft

k = konduktivitas termal air = 0,3523 BTU/jam,ft, F
k = konduktivitas termal = 0,0747 BTU/jam,ft, F
w = viskositas air = 2,0816 Ib/ft jam

n = viskositas fluida pan

14,45429
hio =hi xID_
oD
f. Koefisien Transfer Panas Overall
Uc = h_' X h'_o = 162.2130 BTU/ft?.jam.F
hi + hio
Rd yang diijinkan = 0,003 ( Kern table 12 hal 845 )
Ud =  75-150 BTU/ft>.jam.F ( Kern table 8, hal 840)

Diambil Ud = 100 BTU/ft.jam.F

1 Rd
=4 —
Ud Uc

Rd =0,0038 (memenuhi)



g. Menghitung luas perpindahan panas (A)
Menghitung AT mtp ( Log Mean Temperature Diferensial )

Luas perpindahan panas yang dibutuhkan :

A= Q. 355,703 ft2 = 33,047 m?
Ud x AT o

Luas transfer panas yang tersedia

karena tinggi larutan < tinggi jaket, jadi jaket pendingin boleh digunakan

9. Perancangan Pipa

Di,opt = 3,9.Q%®, p%3 (Wallas, 1988, pers. 6.32)
Dengan Di = diameter pipa optimum, in

Q = debit, ft*/s

p = densitas, Ibm/ft*

a. Ukuran pipa pemasukan Cairan

0,227  ft¥s

Debit cairan 5,564 m®/jam

1347,159 kg/m? 168,395 lbm/ft®

P cairan



Di, opt

Dari tabel 11 Kern, 1950 dipilih pipa dengan spesifikasi :

ID
oD
IPS
ao

‘SN

Dari tabel 11 Kern, 1950

ID

oD

IPS

ao

SN

= 4,026

= 4,500

7,981 in
8,625 in
8 in
50,00 in
40

3,894 in

in

in

2

¢. Ukuran pipa pengeluaran produk (gas)

Debit gas

p gas

Di, opt

2010,525 m®/jam
4,429 kg/m®

12,043 in

19,722

0,192

ft®/s

lom/ft®



P

D

rpustakaan.uns.ac.id digilib.uns.ac.id

Dari tabel 11 Kern, 1950 dipilih pipa dengan spesifikasi :

ID = 12,090 in
OD = 17,750 in
IPS = 12,00 in

ao =115 in?




6,454 m

12,043 in

SRS

4,180m

Keterangan :

1.Pipa pemasukan gas

2. Pipa pengeluaran
cairan

3. Pipa pengeluaran
gas

4. Pipa pemasukan
cairan

5. Manhole

6. Perforated plate



ela 1€ aln
Diameter luar reaktor
2. Diameter dalam reaktor
' 34 Berforated plate

4. Pipa pemasukan gas
5. Pipa pemasukan cairan
6. Lubang orifice

Susunan orifice

Gambar Penampang Melintang Reaktor



