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ABSTRAKSI

Tetrahidrofuran (THF) yang mempunyai rumus molekul C4HgO
merupakan contoh dari senyawa aromatik yang digunakan sebagai pelarut
senyawa-senyawa organik, tetapi tidak dapat bercampur dengan air. Kegunaan
tetrahidrofuran ini , antara lain : sebagai bahan pelarut dalam industri plastik
(PVC), sebagai bahan industri farmasi dan kesehatan, sebagai zat penyegel dan
lem-lem, sebagai bahan tinta cetak, dan lain-lain. Proses yang digunakan pada
pembuatan tetrahidrofuran ini adalah proses hidrogenasi dengan penambahan gas
Hidrogen (H;) dan sebagai bahan baku menggunakan dimetil succinate ;lan
metanol.

Pabrik Tetrahidrofuran ini direncanakan didirikan di Bontang, Kalimantan
Timur dengan kapasitas produksi sebesar 100.000 ton/tahun dan mulai beroperasi
pada tahun 2013. Model operasi yang diterapkan adalah sistem kontinue dengan
waktu operasi 330 hari/tahun dan 24 jam/hari. Utilitas yang digunakan meliputi
air, steam, listrik dan bahan bakar. Bentuk perusahaan ini adalah Perseroan
Terbatas (PT) dengan struktur organisasi berbentuk garis dan staf. Dari hasil
perhitungan analisa ekonomi didapatkan TCI = Rp. 472.288.647.281,44;
ROIar = 32,56 %; IRR = 20 %; POT = 2,54 tahun; BEP = 45,75 %. Dari hasil
analisa ekonomi tersebut dapat disimpulkan bahwa pabrik Tetrahidrofuran ini

layak untuk didirikan

ix



BABI

PENDAHULUAN

1.1. Latar Belakang

Indonesia adalah salah satu negara berkembang yang sedang
melaksanakan pembangunan di berbagai sektor. Sektor industri yang menjadi
perhatian pemerintah diharapkan mampu menjadi ujung tombak agar
pembangunan dapat mencapai sasarannya. Sejalan dengan perkembangan ilmu
pengetahuan dan teknologi, industri kimia mengalami dari waktu ke waktu
mengalami peningkatan. Hal ini dibuktikan dengan semakin meningkatnya
kebutuhan dalam negeri akan produk-produk hasil industri kimia..

Pembangunan dan pengembangan industri di Indonesia diharapkan
mampu bersaing dengan negara-negara maju lainnya. Peningkatan yang secara
pesat baik secara kualitatif maupun kuantitatif juga terjadi dalam industri kimia.
Salah satu bahan kimia yang sangat diperlukan dalam industri kimia adalah
Tetrahydrofuran.

Kebutuhan tetrahidrofuran di Indonesia semakin lama semakin meningkat.
Akan tetapi sampai saat ini belum ada perusahaan di Indonesia yang
memproduksinyaf Untuk mememenuhi kebutuhan dalam negeri masih
mendatangkan tetrahidrofuran dari Malaysia, Jepang, USA dan Jerman.

Dengan didirikannya pabrik tetrahidrofuran di Indonesia diharapkan

mampu mengantisipasi kebutuhan tetrahidrofuran dan ketergantungan luar negeri
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di masa yang akan datang. Di samping itu juga dengan didirikannya pabrik
tetrahydrofuran di Indonesia diharapkan mengurangi jumlah import sehingga akan
meringankan biaya produksil yang berakibat langsung pada penurunan harga
produk sehingga konsumen dalam negeri akan terbantu. Di samping itu dapat
menghemat devisa dan juga dapat membuka lapangan kerja baru serta dapat

mendorong lebih berkembangnya industri kimia di Indonesia.
1.2. Perkembangan Industri Tetrahidrofuran

Pada perkembangan pembuatan Tetrahidrofuran tidak diketahui secara
pasti, akan tetapi Tetrahidrofuran mulai dikenalkan oleh Du Pont pada tahun 1949
sebagai intermediate dalam pengembangan Polytetramethylene ether glycol ejak
saat itu mulai dikembangkan pembuatan Tetrahidrofuran secara komersial.

Seiring dengan kemajuan teknologi maka proses pembuatan
Tetrahydrofuran juga ikut berkembang, yaitu diantaranya pada tahun 1966
DuPont memulai satu kapasitas Tetrahidrofuran yang didasarkan pada Reppe
sintesis yang menggunakan formaldehida dan gas karbit. Selain itu pada tahun
1991 DuPont pun sudah mengembangkan satu rute untuk membuat
Tetrahidrofuran (THF), yang memerlukan hidrogenating asam maleat
mengandung air di hadapan satu renium yang dimodifikasi katalisator paladium.

(http://www.IFC.history/furfural /index.html, akses : 25 November 2009)

(http://www.ACS.publications/index.html, akses : 10 November 2609)

Hingga saat ini untuk memenuhi kebutuhan Tetrahidrofuran masih
banyak didatangkan dari luar negeri. Kebutuhan Tetrahidrofuran di

Indonesia akan terus meningkat sejalan dengan berkembangnya industri kimia.



Dengan demikian, kebutuhan Tetrahidrofuran berdasarkan data statistik

perdagangan Luar Negeri Indonesia, import dari tahun 2004- 2008 adalah sebagai

berikut :

Tabel 1.2.1. Data Import Tetrahidrofuran :

No. Tahun Import (kg)
1. 2004 75.660.552
2 2005 83.664.531
3. 2006 83.808.860
4 2007 89.935.575
5. 2008 92.541.931

Sumber: Biro Pusat Statistik

1.3. Kegunaan Tetrahydrofuran

Tetrahidrofuran mempunyai peranan yang sangat penting dalam proses

industri kimia, antara lain yaitu :

1.

2.

Sebagai bahan pelarut dalam industri plastik, PVC dan vernis

Sebagai bahan industri dalam bidang kesehatan dan farmasi

Sebagai bahan baku pembuatan polytetramethylene glycol

Merupakan bahan intermediate pada pembuatan polyurethanes dan
spandex fibers

Sebagai polimer untuk membuat serat elastomeric polyurethane, sebagai
contoh spandexs

Sebagai zat penyegel dan lem — lem

Sebagai bahan tinta cetak khusus.

(http://'www.chemicalland21.com/industrialchem/THF .htm, akses : 19 November 2009)



1.4. Sifat-sifat Bahan Baku

A. Bahan Baku
Bahan Baku Utama

a. Dimetil Succinate

I-4

Sifat-sifat fisika Sifat-sifat kimia

Kondisi fisik Caitan tidak Nama IUPAC Dimethy!

berwarna Butanedioate
Densitas 1,086 + 0,06 g/cm’ Rumus molekul | C¢H 004

Berat molekul 146,14 g/mol

Melting point 18 — 20 °C (pada 760

mmHg)
Boiling point 196 —200 °C
Specific gravity 1,114 — 1,118 (pada

25 °C)
Vapor pressure 185°F

(Perry’s Chemical Engineers’ Handbook 7" Ed,1999)
(http://www.chemicalland2 1.com/Dimethylsuccinate.htm, akses : 19 November 2009)

B. Bahan Baku Pembantu

Metanol

Sifat-sifat fisika Sifat-sifat kimia

Kondisi fisik Cairan tidak berwarna Nama lain Methylol
dan mudah menguap

Boiling point 65 °C Rumus molekul CH4,O
Melting point -98 °C Berat molekul 32,042 g/mol
Densitas 0,79 g/cm’
Vapor pressure 12,3 kPa (pada 20 °C)
Flash point 12°C

(Perry’s Chemical Engineers’ Handbook 7™ Ed,1999)
(http://www.chemicalland21.com/Methanol.htm, akses : 19 November 2009)
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C. Bahan Pembantu

Copper Chromite (catalyst)

Sifat-sifat fisika Sifat-sifat kimia
Kondisi fisik kristal tidak Nama Copper chromite
berbentuk, merah tua
Moisture + 0,5 m/m Rumus molekul | CuCry0s
Umur katalis 12 bulan (1 tahun) Berat molekul | 311,08 g/mol
pH 5-7

(http://www.nabond.com/Copper_chromite.html, akses : 14 November 2009)

D. Produk Utama

Tetrahidrofuran
Sifat-sifat fisika Sifat-sifat kimia
Kondisi fisik Cairan tidak berwarna | Nama lain 1,4-epoxy-butane
Boiling point [ 65-66 °C Rumus molekul | C4HgO
Melting point | -65 °C Berat molekul 72,11 g/mol

Specific gravity | 0,885 — 0,895

Vapor density | 2,5

Vapor pressure | 143 — 145 torr

Flash point -21°C
Viscosity 0,48 cP (pada 25 °C)
Purity 99,9 %

(Perry’s Chemical Engineers’ Handbook 7" Ed,1999)
(http://www.osha.gov/Tetrahydrofuran.htm, akses : 08 Oktober 2009)
(http://www.chemicalland21.com/Tetrahydrofuran.htm, akses : 19 November 2009)



D. Produk Samping

a. 1,4 Butanediol
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Sifat-sifat fisika Sifat-sifat kimia
Kondisi fisik cair Nama Butynediol
Purity 95,5 % Nama lain 1,4-butylene glycol,
Melting point 19-20°C 1,4-dihydroxybutane
Vapor density 3,1 Berat molekul 90,12 g/mol
Flash point 121°C
Specific gravity 1,017
Boiling point 228 -230°C

(Perry’s Chemical Engineers’ Handbook 7% Ed,1999)
(http://www.chemicalland21.com/1 4-Butanediol.htm, akses : 26 November 2009)

b. Air
Sifat-sifat fisika Sifat-sifat kimia
Kondisi fisik Cair Rumus molekul | H,O
Boiling point 100 °C Berat molekul 18,01528 g/mol
Melting point | 0°C
Density 1000 kg.m™
(Perry’s Chemical Engineers’ Handbook 7" Ed,1999)
(http://'www.wikipedia.org/wiki/Water.htm, akses : 08 Oktober 2009)
c. Hidrogen
Sifat-sifat fisika Sifat-sifat kimia
Kondisi fisik Gas Rumus molekul H,
Titik didih 20,28 K (-259,87 °C) Berat molekul 1,00794 g/mol
Titik leleh 14,01 K (259,14 °C)
Titik kritis 3297K
Titik tripel 13,8033 K (7,042 kPa)
Densitas 0,08988 g/L

(Perry’s Chemical Engineers’ Handbook 7% Ed, 1999)
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(http://www.wikipedia.org/wiki/Hidrogen.htm, akses : 08 Oktober 2009)

1.5. Perkiraan Kapasitas Pabrik

Dalam mendirikan pabrik diperlukan suatu perkiraan kapasitas produksi
agar dihasilkan produksi yang sesuai dengan kebutuhan pasar.

Tabel 1.5.1. Data kebuiuhan Tetrahydrofuran tahun 2004-2008

No.| Tahun Import (kg)
1. 2004 75.660.552
2. 2005 83.664.531
3. 2006 83.808.860
4, 2007 89.935.575
5. 2008 92.541.931

Perkiraan kapasitas pabrik baru dapat dihitung dengan menggunakan persamaan
sebagai berikut :
F=P(1+I)
Dimana : F = peluang kapasitas pada tahun yang diinginkan
P = data terakhir
I =tingkat kebutuhan
n = selisih tahun 2008 dan 2013 (5 tahun)
Dari tabel 1.5.1. didapatkan rata-rata persen kenaikan kebutuhan Tetrahydrofuran
adalah sebesar 4,11 %. Maka perkiraan kapasitas produksi
F=P(1+1)"
F=92.541.931 (1 +0,0411)°

F = 113189882,5 kg/tahun
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Kapasitas pabrik baru = impor + ekspor
Diketahui :
- Ekspor tahun 2014 diperkirakan sebesar 40 % dari kebutuhan
- Impor dianggap sama dengan kebutuhan yang akan dipenuhi oleh
pabrik baru
Ekspor =40 % x kebutuhan
=40 % x 113189882,5 Kg/tahun
=45275953,01 Kg/tahun
Kapasitas pabrik baru = impor + ekspor
=(113189882,5 + 45275953,01) Kg/tahun
= 158465835,5 Kg/tahun
= 158465,8355 ton/tahun
Jadi kapasitas pabrik Tetrahydrofuran yang akan didirikan pada tahun 2013 adalah
158465,8355 ton/tahun. Akan tetapi perancangan kali ini diambil kapasitas pabrik

sebesar 100.000 ton/tahun.
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SELEKSI PROSES

2.1 Macam Proses

Proses umum yang biasa dipakai untuk pembuatan Tetrahidrofuran (C4HsO)
terbagi menjadi dua macam, ditinjau dari jenis operasinya, antara lain:

1. Proses Dehidrosiklis 1,4 Butanediol dengan menggunakan katalis

tembaga (Cu).

2. Proses Hidrogenasi Dimetil Succinate dengan menggunakan Kkatalis

tembaga chromite (CuCr).
2.1.1 Proses Dehidrosiklis 1,4 Butanediol.

Pada proses Dehidrosiklis ini umumnya berlangsung dalam fase gas ,
dimana feed yaitu 1,4 Butanediol harus diubah fasenya dari cair menjadi gas,
kemudian feed yang sudah berupa fase gas lalu diumpankan masuk kedalam
reactor multitubular, katalis berupa tembaga sudah dimasukkan dalam tube,
dimana waktu reaksinya adalah 1 jam, dengan suhu reaksi sama atau lebih tinggi
sedikit dari titik didih 1,4 Butanediol, dimana titik didih 1,4 Butanediol adalah
210°C.

Pada reaksi dalam reaktor tersebut akan menghasilkan Tetrahidrofuran dan
Air dengan konversi reaksi 90 % , menurut reaksi seperti dibawah ini,

CsHi02q) ——> C4HzOp + HyO

II-1
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Hasil reaksi dalam reaktor tersebut kemudian didinginkan, setelah dingin
lalu diumpankan masuk kedalam kolom distilasi, dimana banyaknya kolom

distilasi untuk memurnikan produk yang diinginkan, yaitu 3 kolom distilasi .
(Tanabe, Toriya.,US Patent)

1 [ I

Tangki
Produk
THF

1,4-Butanediol REAKTOR

D1 Dl Dl

Pl Tangki
By Produk

Gambar 1. Blok diagram Proses Dehidrosiklis pada Pembuatan Tetrahidrofuran

2.1.2 Proses Hidrogenasi Dimetil succinate

Pada proses Hidrogenasi ini bisa berlangsung baik dalam fase gas maupun
cair , tetapi umumnya dalam fase gas. Bahan baku diuapkan, setelah berubah fase
kemudian diumpankan masuk kedalam reaktor plug flow, dimana pada bagian
bottom dimasukkan aliran hidrogen, kemudian dalam reaktor sudah terisi katalis
tembaga chromite (CuCr,), dimana waktu reaksi dalam reaktor tersebut umumnya
adalah 30 — 40 menit dengan suhu reaksi antara 170 — 248°C . dari suhu diatas,
maka diambil yang paling mendekati bubble point bahan baku, dengan konversi

reaksi 94,2%, dimana reaksinya sebagai berikut :

CU:CI’:Os
CeH1004 + 2CH4O + 3H, —» C,Hz0 + C4H,00; + 3H,0
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Kemudian, hasil reaksi lalu didinginkan, setelah itu diumpankan kedalam kolom
destilasi, dimana jumlah destilasi yang dipakai ada 2 buah.

Pada destilasi (1) tekanan yang umumnya digunakan adalah 0,5 — 2 atm, dan pada
kolom destilasi ke (2) tekanan yang umumnya digunakan adalah 6 — 12 atm

(Fischer, Liang., US Patent)

(Kouba, Snyder., US Patent)

Tangki
By Produk

Dimethyl Succinate

SpLl sl
REAKTOR ¢ s —»

- -»

Metanol

DI Dt

Tangki
Produk THF

Gambar 2. Blok diagram Proses Hidrogenasi pada Pembuatan Tetrahid;'oﬁnan
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2.2 Seleksi Proses

Sebelum menentukan pemilihan proses yang tepat, maka perlu adanya studi
perbandingan dari alternatif proses yang ada, baik secara aspek teknis maupun
aspek ekonomis sehingga didapatkan suatu proses produksi Tetrahidrofuran yang
efektif dan efisien.

2.2.1. Perbandingan proses produksi Tetrahidrofuran

Parameter Proses Dehidroksiklis Proses Hidrogenasi
Bahan baku 1,4 Butanediol Dimetil Succianate
Kondisi operasi :
- Suhu 180 —300 °C 170 - 248 °C
- Tekanan 1 atm 1 atm
- Katalis Tembaga Tembaga Chromite
- Konversi 90% 94.2 %
- Waktu Proses 1 jam 30 — 40 menit
Ekonomi Mahal Murah
Kemurnian 95 % 99 %

Dari uraian tersebut di atas dapat diketahui kelebihan dan kekurangan
massing-masing proses. Dalam seleksi ini pertimbangan didasarkan pada segala
aspek keseluruhan yang lebih menguntungkan. Maka pada proses pembuatan
Tetrahydrofuran (THF) ini adalah Proses Hidrogenasi dengan Katalis Tembaga
Chromite, dengan pertimbangan sebagai berikut :

1. Kemumnian produk yang dihasilkan 99 %.
2. Konversinya lebih tinggi.
3. Katalisnya mempunyai titik leleh 1000 °C dan suhu operasi 210 °C sehingga

dapat digunakan lebih dari satu kali.
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2.3 Deskripsi Proses
Proses pembuatan Tetrahydrofuran (THF) dari Dimethylsuccianate dengan
dapat dibagi menjadi 4 tahap dimana sebagai berikut:
- Tahap persiapan umpan.
- Tahap reaksi hidrogenasi.
- Tahap pemisahan.
- Tahap pemurnian.
2.4 Uraian Proses
2.4.1 Tahapan Persiapan Umpan.

Bahan baku dari storage berupa Dimetil Succinate (F-111) dan Metanol
(F-113) dalam fase cair dengan kondisi suhu 30”C bertekanan 1 atm, dialirkan
menuju tangki pencampur (M-115) pada suhu dan tekanan yang sama selama 5
menit. Campuran bahan tersebut dialirkan oleh pompa (L-116) menuju tangki
Vaporizer (V-127) dimana terjadi perubahan fase dari cair menjadi gas dengan
kondisi suhu diatas titik didihnya yaitu 225 “C dan bertekanan 1 atm. Proses ini
bertujuan agar mempermudah terjadinya reaksi hidrogenasi selanjutnya dalam
reaktor berkatalis tembaga chromite. Dengan catatan bahwa fase bahan yang
terjadi dalam reaktor haruslah berbentuk fase gas.

2.4.2 Tahapan Reaksi Hidrogenasi.

Dimetil Succinate dan Metanol yang keluar dari Vaporizer (V-117) sudah
berbentuk fase gas. Kemudian campuran tersebut dialirkan menuju reaktor yang
sudah berkatalis tembaga chromite (R-110), dimana pada bagian bottom (bawah)

dialirkan gas hidrogen dari storage. Reaksi yang terjadi dalam reaktor pada suhu
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proses 21 1°C dan bertekanan 1 atm ini dengan X, (konversi reaksi) sebesar 94,2%

dimana waktu reaksi yang terjadi antara 30 — 40 menit. Berikut ini adalah reaksi

yang terjadi dalam reaktor :
Cthl'zOs
C¢H100s4 + 2CH40 +3H, ——»C4H30 + C4H 02 + 3H,0
(DMS) (Metanol) (Hidrogen) (THF) (BDO) (Ain)

2.4.3 Tahapan Pemisahan.

Hasil yang keluar dari reaktor (R-110) berupa THF, BDO, Air, DMS sisa,
Metanol sisa dan Hidrogen sisa pada suhu 21 1°C dan bertekanan 1 atm, dialirkan
menuju ke dalam cooler I (E-121) sampai suhu 120°C pada tekanan yang sama.
Kemudian hasil dari cooler I (E-121) dipisahkan dengan menggunakan tangki
separator I (H-122 A) pada suhu 120°C dan bertekanan 1 atm, pada bagian bawah
(liquid) separator I ini yang menghasilkan butanediol £99% dan terdapat sedikit
kandungan DMS 0,01%, THF 0,01% serta air 0,03%, dimana sebelumnya sudah
didinginkan dengan cooler III (E-124) sampai suhu 30°C dan setelah itu hasil
tersebut dapat ditampung menjadi produk samping butanediol (F-126). Sedangkan
untuk hasil bagian atas separator I (vapor) yang menghasilkan air, THF, hidrogen
sisa didinginkan dalam cooler II (E-123) sampai pada suhu 30°C. Dimana hasil
yang keluar dari cooler II dialirkan menuju separator II (H-122 B), dengan
pemisahan untuk bagian atas (vapor) menghasilkan gas buang hidrogen +99% dan
sedikit kandungan metanol 0,01%, sedangkan untuk bagian bawah (liquid) itu
menghasilkan THF 25,12% dan air 75,88%. Setelah itu kedua campuran tersebut

dipanaskan kedalam pre heater (E-127) untuk dilakukan proses pemurnian dalam

kolom destilasi.
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2.44 Tahapan Pemurnian.

Setelah dari pre heater (E-127), campuran THF dan air dialirkan menuju
kolom destilasi (D-130), dimana untuk suhu feed (umpan) sebesar 95,75°C,
kemudian dialirkan lagi menuju bagian top (destilat) pada suhu 95,01°C yang
menghasilkan produk samping (excess) uap air £99% dan sedikit THF yang harus
dialirkan menuju waste. Sedangkan untuk bagian bottom (residu) pada suhu
96,95°C yang menghasilkan produk utama THF dengan hasil kemurnian 99,6%
dan sedikit kandungan air yang setelah itu hasil tersebut didinginkan dengan
cooler IV sampai suhu 30°C untuk ditampung kedalam tangki produk
tetrahidrofuran (F-134).

2.4.5 Tahap Penanganan Produk
Produk yang dihasilkan kemudian dikemas dalam drum — drum, setelah itu

di beri label dan siap dipasarkan.



BAB III

NERACA MASSA
{apasitas Produksi = 100.000 ton/tahun
roduksi Tetrahidrofuran = 100.000 ton g 1000 kg « 1th i lh.ari
1th lIton 330hari 24 jam
= 12.626,2626 kg/jam
Naktu Operasi = 330 hari/tahun
3asis Perhitungan = 12768,2607 kg/jam bahan baku C¢H 004
{omposisi Bahan Baku :
|. Dimetil Succinate : CeH 1004 =98,5%
H,0 =1,5%

[
.

Diperoleh dari BASF PETRONAS Chemical Sdn Bhd, Kuantan — Malaysia
Metanol : CH,O = 99,88 %
H,O =0,12%

Diperoleh dari PT. KMI, Bontang - Kalimantan Timur.

. Gas Hidrogen (H>)

Diperoleh dari PT. Pupuk Kaltim, Bontang - Kalimantan Timur.
Katalis Tembaga Kromit (Cu,Cr,0s)

Diperoleh dari Nabond Technologies Co., Hongkong
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1. Tangki Pencampur Bahan Baku (M-115)

1-2

Fungsi : Untuk mencampurkan bahan baku Dimetil Succinate dengan

Metanol.

Kondisi tangki pencampur :

a. Suhu operasi =30°C

b. Tekanan operasi =1 atm

c. Waktu operasi =5 menit

(I
Dimethyl Succinate /‘\
—_—]
Methanol

>

u

N

Produk Campuran

Neraca Massa di Tangki Pencampur Bahan Baku :

Bahan Masuk Bahan Keluar
CsH 004q) 12768,2607 | CsH 004y 12768,2607
CH40 1276,8261 CH,0 1276,8261
Jumlah 14.045,0867 Jumlah 14.045,0867




(I1-3

2. Reaktor Hidrogenasi (R-110)

Fungsi : Untuk mereaksikan Dimetil Succinate dan Metanol dengan
menggunakan gas Hidrogen (H;) ke dalam Reaktor berkatalis

Tembaga Kromit (CuyCryOs), sehingga dihasilkan produk

Tetrahidrofuran.
Kondisi Reaktor : (Kouba, Snyder., US Patent)
a. Suhu Operasi =211°C
b. Tekanan Operasi =1 atm
c. Konversi Reaksi =942 %
Reaksi :
CuCri0s

Ce¢H1004 + 2CH4O + 3H, —» C4HzO + C4H,00; + 3H,0

Aliran produk

Dimethyl succinate
N Hidrogen

Metanot



Neraca Massa di Reaktor Hidrogenasi :

[1i-4

Keluar (kg/jam)
Masuk (Kg/jam)
Masuk Separator 1

CeH 004 12768,2607 | C4HgO 12027,7016
CH,O 2553,6521 CsH,00, 12027,7016
H, 10214,6084 | H,O 36083,1047

H2Onilang) 36083,1047 | CsH;O4 sisa 740,5591

CH4O sisa 148,1118

H; sisa 592,4473
Jumlah 61.619,6260 Jumlah 61.619,6260

3. Separator I (H-122 A)

Fungsi : Untuk memisahkan bahan liquid dari gas yang keluar dari reaktor.

Kondisi Separator I :

a. Suhu operasi

=120°C

b. Tekanan operasi =1 atm

Feed dari Reaktor
]

Separator |I

VO-A>Tromn

-
=

>
Tangkl By Produk |



Neraca Massa di Separator 1 :

IH-5

Keluar
Masuk Hasil Atas Hasil Bawah
Komponen BM (Reaktor) (Separator II) | (Tangki By-Produk Butanediol)
Kg/jam Kg/jam Kg/jam
C4HgO 72,11 | 12027,7016 12026,7276 0,9740
CéHi0; | 90,124 | 12027,7016 10,9088 12016,7928
H,0 18,016 | 36083,1047 | 36070,9829 12,1218
CeHioOssisa | 146,14 | 740,5591 73,3729 667,1862
CH4OHsisa | 32,042 | 1481118 112,1459 35,9659
H, sisa 2,016 | 5924473 592,4473 0,0000
Aliran 48886,5854 12733,0407
Jumlah 61.619,6260 61.619,6260

4. Separator II (H-122 B)

Fungsi : Untuk memisahkan hasil atas campuran gas dan liquid yang keluar

dari Separator I.

Kondisi Separator II :

a. Suhu operasi

b. Tekanan operasi

Hasil Atas
Scparator |

=30°C

=1 atm

Aasuk Tangki P

pung Gas H2

POHI>DIITmMmn

=

—ep
Masuk Distilasi



Neraca Massa di Separator 11 :

{11-6

Keluar
Masuk
Hasil Atas Hasil Bawah
(Separator I)

nen BM (Tangki By-Produk Gas Hy) | (Menuju Destilasi I)

Kg/jam Kg/jam Kg/jam
0 72,11 12026,7276 1,7516 12024,9760
0, 90,124 10,9088 10,9088 -
' 18,016 36070,9829 4,0627 36066,9202
isisa | 146,14 73,3729 73,3729 -
sisa | 32,042 112,1459 112,1459 -
3a 2,016 592,4473 592,4473 -
n 794,6892 48091,8962
lumlah 48886,5854 48886,5854
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5. Kolom Distilasi (D-130)

Fungsi : Memisahkan produk Tetrahidrofuran (C4HgO) dari umpan bagian
bawah separator II.

Jenis : Sieve Tray

Vv
C4H80
/ e _ HO
CHO I
H20 — I
—
v
L B (CH0

H,O0



Neraca Massa Kolom Distilasi 1

I11-8

Aliran Masuk (Kg/jam) Aliran Keluar (Kg/jam)
FEED PRODUK TOP PRODUK
(Dari Bagian Bawah Separator II) (Menuju Distilasi II)
C4Hs0 12024,9760 C4Hs0 12,0250
H0 36066,9202 H0 35453,6085
SUB TOTAL 35465,6335
BOTTOM PRODUK UTAMA
(Menuju Tangki Tetrahidrofuran)
C4HsO 11987,8495
H,0 638,4132
SUB TOTAL 12.626,2626
TOTAL 48091,8962 TOTAL 48091,8962




BAB 1V

NERACA PANAS

Kapasitas Produksi = 100.000 ton/tahun

= 100.000.000 kg/tahun
= 12.626,2626 kg/jam
Waktu operasi = 330 hari/tahun
= 24 jam/hari
Suhu referensi =25°C =298 °K
1. Ekspander (N-119)
AH,
P =8 atm
T=30°C
AH,
P = latm
T = °C

Neraca Panas Total :

Q=AH =AH,-AH;

Dimana :

Q=AH =Panas yang terjadi dalam expander (kkal/jam)

AH,; = Panas bahan masuk expander dari tangki Hidrogen (kkal/jam)

AH; = Panas bahan keluar expander menuju Heater I (kkal/jam)

IV-1



Neraca Panas di Expander :

Iv-2

Masuk (kkal/jam) Keluar (kkal/jam)

AH;=366.376,1149 AH; =183.820,3903

Q =182.555,7245

Total =366.376,1149 Total = 366.376,1149

2. Heater I (E-120)

AH, Qloss AH,
T,=30°C //' T,=211°C
_— Heater - 01 -

]
Vool

T =225"C
Neraca Panas Total :
AH, +Q = AH; + Qjoss
Dimana :
AH, = Panas bahan masuk heater [ dari ekspander (kkal/jam)
Q = Panas yang dibawa oleh steam pemanas (kkal/jam)
AH, = Panas bahan keluar heater I menuju reaktor (kkal/jam)

Quoss = Panas yang hilang (kkal/jam




Neraca Panas di Heater I :

Masuk (kkal/jam) Keluar (kkal/jam)
AH, = 183.820,3903 AH; =207.392,6966
Q =24.746,6382 Qioss = 1.237,3319
Total = 208.567,0285 Total = 208.567,0285

3. Vaporizer (V-117)

Q]OSS
AHl (' AHZ
t,=30°C / t,=211°C
—_ 7y I\/T —>
Qs
t,=225°C

Neraca Panas Total :

AH; + Q = AHz + Qoss

Dimana :

AH, = panas yang terkandung dalam bahan dari tangki pecampur
AH; = panas yang terkandung dalam bahan keluar vaporizer

Q = panas yang diberikan oleh steam

Quss = panas yang hilang
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Neraca Paas di Vaporizer :

Masuk (kkal/jam) Keluar (kkal/jam)
AH; 148.530,1566 AH, 1.025.947,9354
Q 923.597,6618 Quoss 46.179,8831
TOTAL  1.072.127,8185 TOTAL 1.072.127,8185

4. Reaktor (R-110)

AH;
T=211°C

I

Qloss ‘—\\ — T =45 OC

—p
Q i ¥ AHR
T=30°C
AH,; AH,
T=211°C T=211°C
Neraca Panas Total :

Dimana:

AH; + AHy+ AHR = AH3 + Quoss + Q
AH; = Panas yang dibawa bahan masuk dari vaporizer (kkal/jam)
AH, = Panas yang dibawa bahan masuk dari Heater I (kkal/jam)
AHr = Panas reaksi (kkal/jam)
AH; = Panas yang dibawa bahan keluar menuju separator I (kkal/jam)
Qiss = Panas yang hilang (kkal/jam)

Q = Panas yang diserap pendingin (kkal/jam)




Neraca Panas di Reaktor :

Masuk (kkal/jam) Keluar (kkal/jam)
AH;=1.025.947,9354 AH; =569.525,7164
AH, = 207.329,6966 Qioss = 25.634,5038

AHg = -125.427,3368 Q = 512.690,0751
Total = 1.107.850,2953 Total = 1.107.850,2953

5. Cooler 1 (E-121)

Tou=45°C

V-5

T,=211°C — " — " T,=120°C

Tin=30°C
Air
Neraca Panas Total :
AH;=AH; + Qy¢ss + Q
Dimana :
AH; = Panas bahan masuk cooler dari reaktor (kkal/jam)
Q = Panas yang diserap oleh pendingin
AH, = Panas bahan keluar cooler menuju separator I (kkal/jam)

Qioss = Panas yang hilang (kkal/jam)
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Neraca Panas di Cooler 1 ;

Masuk (kkal/jam) Keluar (kkal/jam)

AH; = 569.525,71639 AH;= 380.625,6886
Qioss = 28.476,2858

Q=160.423,7419

Total =569.525,71639 Total = 569.525,71639

6. Cooler II (E-123)

Tom =45 OC
AH, AHa
T, =120°C —— " " T,=31C
o |
Tiwn=30°C
Air
Neraca Panas Total :
AH1=AH; + Quoss + Q
Dimana :
AH, = Panas bahan masuk cooler dari separator I kkal/jam)
Q = Panas yang diserap oleh Air Pendingin
AH, = Panas bahan keluar cooler menuju separator 1I (kkal/jam)

Qioss = Panas yang hilang (kkal/jam)
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Neraca Panas di Cooler II :

Masuk (kkal/jam) Keluar (kkal/jam)

AH;| = 64.495,2970 AH, = 50.490,2163
Qioss = 3.224,7649

Q =10.780,3159

Total =64.495,2970 Total =64.495,2970

7.  Cooler III (E-124)
Tou‘ = 45 OC

AH, ' AH,
T, =120°C — — > T,=31°C

~ 0
—

i“=30 OC

=

Neraca Panas Total :
AH=AH; + Quoss + Q
Dimana :
AH, = Panas bahan masuk cooler dari separator I kkal/jam)
Q = Panas yang diserap oleh Air Pendingin
AH,; =Panas bahan keluar cooler menuju ketangki penampung by
produk butanadyol (kkal/jam)

Quss = Panas yang hilang (kkal/jam)
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Neraca Panas di Cooler 111 :

Masuk (kkal/jam) Keluar (kkal/jam)
AH, =1.721,4165 AH; = 178,1954
Qioss = 86,0798

Q=1.457,1502

Total =1.721,4165 Total =1.721,4165

8. Heater II (E-129)

AH] Qloss AHZ
T, =30°C //' Ty=95,75°C

EE— Heater - 11 —>

[~
Voo

Q
T =225°C

Neraca Panas Total :

AH; + Q = AH; + Qoss

Dimana :

AH, = Panas bahan masuk dari hasil bawah separator II (kkal/jam)
Q =Panas yang dibawa oleh steam pemanas (kkal/jam)

AH, = Panas bahan keluar heater II menuju kolom destilasi I (kkal/jam)

Qloss = Panas Yyang hllang (kkal/jam)



Neraca Panas di Heater II :

Masuk (kkal/jam)

Keluar (kkal/jam)

H; =49.525,7808

Q =35.787,5160

AH, =83.523,9210

Qioss = 1.789,3758

Total = 85.313,2968

Total = 85.313,2968
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Kolom Destilasi I (D-130)

AH,
T=295,01°C
P=1atm Qc

<

A
A 4

F
AH,

T=9575°c F /\/' Qloss
P=1atm —
1

Neraca Panas Total ;

AH) + Qr = AH4+ AH7 + Qioss + Qc
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Dimana :

AH, = Panas bahan masuk kolom destilasi I dari heater II (kkal/jam)

AH, = Panas yang keluar kolom destilasi menuju kondensor I (kkal/jam)

AH; = Panas yang terbawa oleh liquid sebagai refluks dari kondensor I
masuk kolom destilasi (kkal/jam)

AH, = Panas yang keluar sebagai destilat dari kondensor I (kkal/jam)

AHs = Panas yang keluar kolom destilasi menuju reboiler I (kkal/jam)

AHg = Panas yang terbawa oleh uap sebagai refluks dari reboiler I masuk
kolom destilasi (kkal/jam)

AH, = Panas yang keluar sebagai bottom dari reboiler I (kkal/jam)

Qc = Panas yang terjadi di sekitar kondensor I (kkal/jam)

Qr = Panas yang terjadi pada reboiler I (kkal/jam)

Qloss = Panas yang hilang (kkal/jam)

Neraca Panas di Kolom DestilasiI :

Masuk (kkal/jam) Keluar (kkal/jam)
AH; = 531.588,7007 AH4 = 329.044,6547
Qr =100.618,082 AH; = 466.173,1531

Quoss = 31.610,3399

Qc =-194.621,3488

Total = 632.206,7990 Total = 632.206,7990
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10. Cooler IV (E-134)

Tout =45 OC
AH, ' AH,
T =9695°C ———* " T,=31°C
o |
Tin=30°C
Air
Neraca Panas Total :
AH1=AH; + Qioss + Q
Dimana :
AH, = Panas bahan masuk cooler dari destilat destilasi (kkal/jam)
Q = Panas yang diserap oleh Air Pendingin
AH, = Panas bahan keluar cooler menuju Tangki produk
Tetrahidrofuran (kkal/jam)

Qioss = Panas yang hilang (kkal/jam)

Neraca Panas di Cooler IV ;

Masuk (kkal/jam) Keluar (kkal/jam)

AH, =42.514,1383 AH, = 7,7803
Qioss = 2.125,7069

Q =40.380,6511

Total = 42.514,1383 Total = 42.514,1383
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SPESIFIKASI PERALATAN

1. Storage Dimetil Succinate (F-111)

Fungsi : Menyimpan dimetil succinate pada suhu 30 °C
dengan tekanan 1 atm dengan waktu tinggal
30 hari.

Tipe :  Dome Roof (Tangki vertikal dengan tutup atas

standard dished)

Bahan kostruksi : Carbon steel SA-283 grade C
Volume tangki (V1) :2017,8634 m’

Diameter dalam (D;) : 11,5559 m

Diameter luar (D,) : 11,6067 m

Tebal silinder (ts) : 16/16 in=0,0254 m

Tinggi silinder (Ls) : 17,3338 m

Tinggi strorage total : 19,2867 m

Tebal tutup atas (tpa) : 14/16 in = 0,0223 m

Tinggi tutup atas (h,) 11,9592 m

Jumlah : 10 buah



2. Storage Metanol (F-113)

Fungsi :  Menyimpan metanol pada suhu 30 “C dengan
tekanan 1 atm dengan waktu tinggal 3 hari.

Tipe : Dome Roof (Tangki vertikal dengan tutup atas
standard dished)

Bahan kostruksi : Carbon steel SA-283 grade C

Volume tangki (V1)  : 25,6223 m’

Diameter dalam (D;) :1,8674 m

Diameter luar (Do) : 1,8727m

Tebal silinder (ts) :2/16in=10,0032 m

Tinggi silinder (Ls) 12,8011 m

Tinggi strorage total  :3,1167 m

Tebal tutup atas (ty;) :2/16 in=0,0032 m

Tinggi tutup atas (h,) :0,3156 m

Jumlah : 1 buah

3. Tangki Pencampur (M-115)

Fungsi : Melarutkan bahan baku dimetil succinate dengan
metanol
Tipe : Tangki vertikal dengan tutup atas standard

dished dan tutup bawah berbentuk conical dengan
sudut puncak 120" dan dilengkapai dengan

pengaduk



Bahan kostruksi : High Alloy Steel SA-240 grade M type 316
Tipe pengelasan : Double Welded Butt Joint (E = 0,80)
Kapasitas :0,2676 m’

Volume tangki (V1) :0,3148 m’

Diameter dalam (D;) :0,6174 m

Diameter luar (D,) 10,6269 m
Tebal silinder (ts) :0,0017 m
Tinggi silinder (Ls) 10,9261 m

Tebal tutup atas (tna) :0,0017 m
Tinggi tutup atas (h,) :0,4028 m
Tebal tutup bawah (t) :0,0017 m
Tinggi tutup bawah (h,) :0,1879 m
Tinggi total tangki (H) : 1,4047 m

Dimensi pengaduk

- Diameter (Da) 10,2604 m
- Lebar (W) :0,0521 m
- Panjang (L) 10,0651 m

- Tinggi pengaduk dari dasar tangki :0,2169 m

- Jenis pengaduk : Flat Six Blade Turbine with 4 Baffle.
- Lebar baffle 10,0543 m

- Jumlah : 1 buah

- Daya pengaduk : 0,4 Hp

V-3
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4. Vaporiser (V-117)

- Tubeside:
OD =1lin
BWG =16.
L =12 fi.
Pt = 1,25 in triangular.
ID =0,87in.
a”  =0,2618 ft’.
a’  =0,584in’.
n =4,
- Shell side :

IDs =17,25in.
Baffle spacing = 4 in

Passes = 2.

S. Storage Gas Hidrogen (F-118)

Fungsi  : Untuk menyimpan hidrogen (H,) yang berasal dari supplier untuk

persediaan produksi selama 3 hari.

Tipe : Bullet tank (Tangki berbentuk bola)

Bahan Konstruksi : Stainless Steel SA-167 grade 3 tipe 304
Volume gas : 11362293,46 m” = 11362293460 liter
Volume tangki (V) : 13634752,15 m’ = 13634752150 liter

Diameter tangki : 5835,6813 in = 486,1123 ft = 148,2266 m
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Tebal bola (ts) :7,2198 in=0,1834 m

Jumlah : 1 buah

. Ekspander (N-119)

Fungsi . Untuk menurunkan tekanan hidrogen dari 2 atm menjadi
1 atm

Type : Axial

Bahan : High Alloy Steel SA 240 Grade M type 316

Ws 14,7779 Hp

Jumlah : 1 buah

. Separator I (H-122 A)

Fungsi : Untuk memisahkan bahan liquid dan gas yang

keluar dari reaktor

Tipe : Over-size vessel

Bahan konstruksi : Stainless steel SA 167 tipe 304 grade 3
Tipe pengelasan : Double Welded But Joint (E = 0,8)
Volume liquid 1 2,988 f

Kecepatan Viquiq . 0,0249 ft’/detik

Kecepatan V4 : 2813,8704 ft’/detik

Kecepatan Uap maks 19,0541 ft/detik

Anmin : 310,7841

Diameter vessel :252in=21ft
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Tinggi separator : 105 ft =32,0044 m
Tebal shell : 3/16in
Tebal head : 3/16 in

Separator II (H-122 B)

Fungsi : Untuk memisahkan bahan liquid dan gas yang

keluar dari reaktor

Tipe : Over-size vessel

Bahan konstruksi : Stainless steel SA 167 tipe 304 grade 3
Tipe pengelasan : Double Welded But Joint (E = 0,8)
Volume liquid . 3,396 f°

Kecepatan Vigid : 0,0283 ft’/detik

Diameter vessel :252in=21ft

Tebal shell : 3/16in

Tebal head : 3/16in

Storage Produk Tetrahidrofuran (F-134)

Fungsi : Menyimpan produk tetrahidrofuran pada suhu 30 °C dengan
tekanan 1 atm dengan waktu tinggal 30 hari.

Tipe  : Dome Roof (Tangki vertikal dengan tutup atas standard dished)

Bahan kostruksi : Carbon steel SA-283 grade C

Volume tangki (V1) : 7359077 m’

Diameter dalam (D;) 17,9476 m
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Diameter luar (D,)
Tebal silinder (ts)
Tinggi silinder (Ls)
Tinggi stroge total
Tebal tutup atas (tna)
Tinggi tutup atas (hy,)

Jumlah

:7,9493 m
:3/16 in = 0,00476 m
: 11,9214 m

: 13,2646 m

:4/16 in = 0,00635 m
11,3432 m

: 10 buah

Storage Produk Samping Butanediol (F-126)

Fungsi :

Menyimpan produk butanediol pada suhu 30 °C dengan tekanan 1

atm dengan waktu tinggal 3 hari.

Tipe
Bahan kostruksi
Volume tangki (V1)
Diameter dalam (D;)
Diameter luar (D,)
Tebal silinder (ts)
Tinggi silinder (Ls)
Tinggi stroge total
Tebal tutup atas (tp,)
Tinggi tutup atas (h,)

Jumlah

: Dome Roof (Tangki vertikal dengan tutup atas standard dished)

: Carbon steel SA-283 grade C
: 686,304 m’

17,74 m

17,7465 m

:3/16 in = 0,00476 m

;11,61 m

112,918 m

:5/16 in=0,0079 m

: 1,308 m

: 7 buah



11. Akumulator (F-136)

Type

Bahan konstruksi
Kapasitas

Volume akumulator
Diameter dalam (di)
Diameter luar (do)
Tebal silinder (ts)
Tinggi silinder (Ls)
Pyoat akumulator (H)
Tebal tutup atas (tna)

Tebal tutup atas (ty)

V-8

: Horizontal drum dengan tutup standard dished
: Carbon steel SA- 283 grade

: 37896,9914 kg/jam = 74987,0694 Ib/jam

: 20,3131 f’= 0,6879 m’

: 33,625 in=0,8541 m

:34in=0,8636 m

:3/16 in=0,00476 m

12,5346 m

:2,9055 m

: 3/16 in = 0,00476 m

:3/16in=0,00476 m

Tinggi tutup atas (h,) 10,1875 m
Tinggi tutup bawah (h,) :0,1875m
Jumlah : 1 buah
12. HEATER I (E-120)
Fungsi : Memanaskan campuran gas yang keluar dari tangki
penampung gas menuju reaktor
Type : Shell and Tube Heat Exchanger Tipe 1-2
Bahan Konstruksi ~ : Carbon Steel SA 53 Grade B
Jumlah : 1 buah
Tube : OD =%in 18 BWG
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Panjang =16 ft
Jumlah tube (Nt) = 62 buah
Passes =2

Shell : ID =10in
Passes =1

13. HEATER II (E-129)

Fungsi : Memanaskan campuran bahan yang keluar dari
separator II hasil bawah menuju kolom destilasi 1

Type : Shell and Tube Heat Exchanger Tipe 1-2

Kapasitas : 50523,2540 kg/jam = 102822,9269 Ib/jam

Bahan Konstruksi : Carbon Steel SA 53 Grade B

Jumlah : | buah

Tube : OD =%in 18 BWG
Panjang =16 ft
Jumlah tube (Nt) = 62 buah
Passes =2

Shell : ID =10 in
Passes =1

14. COOLER I (E-121)

Fungsi : Mendinginkan campuran bahan yang keluar dari reaktor

menuju separator |
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Type : Shell and Tube Heat Exchanger 2-4
Kapasitas :61619,6260 kg/jam = 191908,4057 Ib/jam

Bahan Konstruksi : Carbon Steel SA 53 Grade B

Jumlah : 1 buah
Tube : OD =1%in 18 BWG
Panjang =18 ft
Jumlah tube (Nt) =22 buah
Passes =4
Shell : ID =13 %in
Passes =2
COOLERII (E-123)

Fungsi : Mendinginkan campuran bahan yang keluar dari separator
I bagian atas menuju separator I1

Type : Shell and Tube Heat Exchanger 2-4

Kapasitas : 51392,1329 kg/jam = 107550,8177 Ib/jam

Bahan Konstruksi : Carbon Steel SA 53 Grade B

Jumlah : 1 buah

Tube : OD =1%in 18 BWG
Panjang =18 ft
Jumlah tube (Nt) =56 buah
Passes =4

Shell : ID =13 %in



Passes =2
16. COOLER III (E-124)

Fungsi : Mendinginkan campuran bahan yang keluar dari separator
II bagian bawah menuju tangki by-produk butanediol
Type : Shell and Tube Heat Exchanger 2-4
Kapasitas : 10227,4931 kg/jam = 84357,5879 Ib/jam
Bahan Konstruksi : Carbon Steel SA 53 Grade B
Jumlah : 1 buah
Tube : OD =1%in 18 BWG
Panjang =18 ft
Jumlah tube (Nt) =56 buah
Passes =4
Shell : ID =13%in

Passes =2
17. COOLER 1V (E-133)

Fungsi  : Mendinginkan campuran bahan yang keluar dari reboiler I
menuju kolom destilasi II.

Type : Shell and Tube Heat Exchanger 2-4

Kapasitas :37896,9914 kgfjam = 74987,0684 Ib/jam

Bahan Konstruksi : Carbon Steel SA 53 Grade B

Jumlah : 1 buah
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Tube: OD

Panjang

V-12

=%in 18 BWG

=18 ft

Jumlah tube (Nt) =56 buah
Passes =4
Shell: ID

Passes =2

REBOILER (E-131)

Fungsi Menguapkan kembali campuran bahan yang keluar dari
kolom destilasi I menuju pompa V1
Type : Kettle Reboiler

Kapasitas : 12626,2626 kg/jam = 27835,8585 Ib/jam

Bahan Konstruksi : Carbon Steel SA 53 Grade B

Jumlah : 1 buah

Tube : OD =% in 18 BWG

Panjang =18 ft

Jumlah tube (Nt) = 56 buah
Passes =4

Shell : ID

Passes =2
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20. POMPA 1 (L-112)

21.

22,

Fungsi : Mengalirkan larutan dimetil succinate dari storage dimetil succinate

menuju tangki pencampur

Type : Centrifugal Pump

Kapasitas : 12768,2607 kg/jam = 9008,0926 1b/jam

Bahan Konstruksi : Commercial Steel

Daya pompa : 1,LSHp

Jumlah : 1 buah

POMPA 1I (L-114)

Fungsi : Mengalirkan larutan metanol dari storage metanol mcenuju

tangki pencampur
Type : Centrifugal Pump
Kapasitas : 1276,8261 kg/jam = 900,8093 Ib/jam

Bahan Konstruksi : Commercial Steel

Daya pompa : 1 Hp

Jumlah : 1 buah

POMPA 1II (L-116)

Fungsi : Mengalirkan larutan dimetil succinate dan metanol dari

storage bahan baku masing-masing menuju tangki
pencampur

Type : Centrifugal Pump



23.

24,

Kapasitas : 14045,0867 kg/jam = 9908,9019 Ib/jam

Bahan Konstruksi : Commercial Steel

Daya pompa :LSHp

Jumlah : 1 buah

POMPA 1V (L-125)

Fungsi : Mengalirkan campuran dari separator | bagian bawah

menuju tangki by-produk butanediol
Type : Centrifugal Pump
Kapasitas : 10227,4931 kg/jam = 84357,5879 Ib/jam

Bahan Konstruksi : Commercial Steel

Daya pompa :1Hp

Jumlah : 1 buah

POMPA V (L-128)

Fungsi : Mengalirkan campuran bahan dari tangki akumulator I
menuju waste

Type : Centrifugal Pump

Kapasitas : 37896,9914 kg/jam = 74987,0684 Ib/jam

Bahan Konstruksi : Commercial Steel
Daya pompa :2Hp

Jumlah : 1 buah



25.

26.

POMPA VI (L-132)

Fungsi : Mengalirkan campuran bahan dari reboiler I menuju
cooler IV

Type : Centrifugal Pump

Kapasitas : 12626,2626 kg/jam = 27835,8585 1b/jam

Bahan Konstruksi : Commercial Steel
Daya pompa :2Hp

Jumlah : 1 buah

KONDENSOR (E-135)

Fungsi :  Mengembunkan kembali campuran bahan yang keluar
dari kolom destilasi I menuju tangki akumulator |

Type : Condensor horizontal

Kapasitas : 37896,9914 kg/jam = 74987,0684 Ib/jam

Bahan Konstruksi : Carbon Steel SA 53 Grade B

Jumlah : 1 buah

Tube: OD =%in 18 BWG
Panjang =18 ft
Jumlah tube (Nt) =98 buah
Passes =4

Shell: ID =13 Y in

Passes =2
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PERANCANGAN ALAT UTAMA

Nama alat : Reaktor (Umi Dian L. 05.14.043)
Kode :R-110

Type : Fixed - Bed Multi Tubular Reaktor

Fungsi : Tempat berlangsungnya reaksi antara Dimetil sucinate,metanol dan

hidrogen dengan bantuan katalis copper cromit.

Kondisi operasi  : - Temperatur =211°C=484K

- Tekanan =1 atm = 14,696 psia

- Waktu Tinggal = 15 menit

- Fase = gas
Prinsip kerja :
Reaktor merupakan tempat terjadinya reaksi antara bahan baku yang digunakan
untuk membentuk produk yang diinginkan. Reaktor yang digunakan adalah
reaktor tipe Fixed - Bed Multi Tubular. Bahan baku Demetil sucinate, methanol,
hidrogen dan katalis copper Cromite direaksikan selama 15 menit. Reaksi yang
terjadi bersifat eksotermis. Sehingga didalam reaktor dilengkapi pendingin untuk
menjaga suhu operasi 211 °C, dimana tekanan operasinya berlangsung pada 1
atm. Reaktor ini berupa silender tegak dengan tutup atas dan tutup bawah
berbentuk standard dished head yang dilengkapi dengan tube. Dan katalis copper

cromite mengalir melalui tube.
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Tahapan perancangan reaktor

6.1. Perancangan dimensi reaktor

A. Menentukan Volume Reaktor

B. Menentukan Dimensi Reaktor

Menentukan volume total gas

Menentukan dimensi tangki

Menentukan tekanan design

Menentukan tebal Reaktor

Menentukan tebal tutup atas (tha)dan tebal tutup bawah (thb)

Menentukan tinngi tutup atas (tha)dan tinggi tutup bawah (thb)

C. Menentukan Dimensi tube

Menentukan panjang tube terisi katalis
Menentukan volume tube
Menentukan jumlah tube

Menentukan luas tube

6.2. Perancangan Nozzle

Perancangan Nozzle bahan masuk reaktor
Perancangan Nozzle bahan masuk Hidrogen
Perancangan Nozzle produk keluar reaktor
Perancangan Nozzle Pemasukkan air pendingin

Perancangan Nozzle Pengeluaran air pendingin

6.3. Perancangan Penguat (Reinforcement

6.4. Perancangan dimensi Gasket, Bolting dan Flange tangki reaktor



VI-3

- Perancangan Gasket
- Perancangan Bolting
- Perancangan Flange
6.5. Perancangan sistem penyangga reaktor
- Menentukan berat total
- Menentukan kolom penyangga
6.6. Perancangan Base Plate
- Menentukan luas base plate
- Menentukan panjang dan lebar base plate
- Peninjauan terhadap bearing capacity
- Peninjauan terhadap m dan n
- Menentukan tebal base plate
- Menentukan ukuran baut
6.7. Perancangan Lug dan Gusset

6.8. Perancangan Pondasi
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Perhitungan Perancangan Reaktor

6.1. Perancangan Demensi Reaktor

A. Menentukan Volume Reaktor
1. Menentukan densitas campuran bahan masuk reaktor
» Menghitung rapat massa liquid

Data rapat massa liquid diambil dari data Yaws

Densitas= AB -t kg/m’

PadaT =484K

Rate massa masuk reaktor

Komponen Kg/jam Tc (K) | Densitas_A | Densitas_B | Densitas_N
CeH1004 | 12769,2607 646 0.3513 0.2533 0.3342
CH,O 1276,8260 | 512.58 0.27197 0.27192 0.2331
Total 14046,0867

Densitas C¢H,004 pada keadaan liquid :

(J. W. Miller, Jr., G.R. Schorr, and C. L. Yaws, Chem. Eng)

= AB -(l'%c)‘

= (0,3513)(0,2533) "

= 3554,1696 kg/m’

Volume C¢H,004 dalam keadaan liquid :

_ Mmassa (kg/jam)
plkg/m?)
_ 12768,2607kg/jam

3554,1696 kg/m>
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=3,5926 m*jam

Densitas CH,0 pada keadaan liquid :
= 4B -0-74T

\0.23

484 -
— (0.27197)(0,27192) (" P
=2629,9573 kg/m’®
Volume CH4O dalam keadaan liquid :

_ massa(kg/jam)
plkg/m’

_ 1276,9260 kg/jam
2629,9573 kg/m

=0,4855 m>/jam
Untuk Volume Total = 4,0781 m’/jam

Massa Feed masuk
Volumeliquid

_ 14046,0876 kg/jam
4,0781m3/jam
= 3444,2722 kg/m*

Maka Densitas Liquid

=215,0184 Ib/f°
Maka didapatkan p campuran = 3444,2722 kg/m3 =215,0184 b/

2. Menentukan kapasitas dan volume reaktor per jamnya

Penentuan kapasitas reaktor berdasarkan jumlah reaktor dan jumlah bahan
masuk reaktor dimana reaktor yang digunakan berjumlah satu buah
sedangkan jumlah bahan masuk berdasarkan perhitungan dari neraca massa

adalah 61619,6260 kg/jam = 135846,6275 Ib/jam.
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135846,6275Ib/jam
215,01841b/ft3

Rate volumetrik liquid = = 631,7907f > /jam

Volume liquid = 631,7907 f*/jam x 0,25 jam = 157,9476 ft* = 48,1430 m’
3. Menentukan volume reaktor
Penentuan volume harus memperhatikan faktor keamanan performance
operasi reaktor dimana faktor keamanan over design volume reaktor sebesar
15 %. Sehingga larutan bahan baku yang masuk pada reaktor mengisi 85 %
dari volume reaktor total, sedangkan volume ruang kosong pada reaktor

sebesar 15 % dari volume total.

Vr = VRuag kosong 7 Vgas

\ =15 % V¢ + 157,9476
85 %Vr =157,9476 f’

\2 = 185,8207 ft’

B. Menentukan Dimensi Reaktor
1. Menentukan dimensi tangki
Ditetapkan Ls = 1,5 di

Viotal = Viilinder + Vlutup atas T Vtulup bawah
185,8207 f'= (%.diz.LsJ +(0,0847.4i )+ (0,0847.di°)

185,8207 £ = % Ldi?. 1,5 di +0,0847 di® + 0,0847 di®

185.8207 f° =1,1775 di’ + 0,0847 di* + 0,0847 di’
185,8207 f* = 1,3469 di’

di*=137,9822 f*
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di =5.16 ft
=61.92 in

Ls= 1,5 di
=1,5x 5,16 ft
=774 ft

hg =Ls=774 ft

2. Menentukan tekanan design

p campuran =215,0184 lb/ft’

Py = Poperasi + Phidrostatik
Pr: . = pcampumn(hu —])
hidrostatik ___—l 44

215,01841bft3 x7,74-1 1t

144
11,5502 psia

P operasi = | atm = 14,696 psia
Py = (14,696 + 11,5502)
= 26,2462 psia
3. Menentukan tebal tangki

- Pixdi +
2(fxE-0,6xPi)

S

26,2464 psigx 61,92 in |

" 2(17900x 0,8) - (0,6x 26,2464 ) 16

=0,163 x }g
16
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2,608 3.
=—_——="n
16

16
Standarisasi di :
do=di+2.
=63,92 in
=432 ft
Dari tabel 5.7 Brownell & Young hal. 90 didapat : do standart = 72 in

dibaru =d0—2.tS
=72in-2. 2
6

=71,62 in
=4,96 ft
LS siandard = 1,5 di pary
=1,5 x71,62 in
=107,43 in
=8,95 ft
Cek hubungan Ls dengan di :

Viotal = Vsilinder+ Vtutup atas T Vlutup bawah

185,8207 f° % di®. Ls +0,0847 di* + 0,0847 di®

185,8207 =£li . (4,96)2. Ls + 0,0847 . (4,96)° + 0,0847 .(4,96)°

185,8207 f*=18,54. Ls +36,0207
18,54Ls =149,8

Ls =8,079
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Ls 8.079 .
il —I’ég =1,6288> [,5(memenuhi)

4. Menentukan tinggi liguid dalam silinder
Vyuis=Volume Liguid- Volume tutup bawah
= 157,9476 - 0,0847 di’ f’

= 157,8629
e N Tr I 2 2
Luas alas silinder tangki =Zdl = 2 X (4,96)°= 18,54 ft

157,8629

Tinggi Liguida dalam slinder (Lis) =
inggi Liguida dalam slinder (Lis) 18.54

=8,5147 ft

5. Menentukan tinggi liguid dalam silinder

p campuran = 215,0184 Ib/ft’

Pg = Poperasi T Phidrostatik
hidrostatik 144

_ 215,01841b/ft° x(8,5147-1)ft
144

= 11,2208 psia
P operasi = 1 atm = 14,696 psia
P4 = (14,696 + 11,2208 )
= 25,9168 psia
6. Menentukan tebal tutup atas (tha) dan tebal tutup bawah (thb)
Direncanakan tutup atas dan tutup bawah berbentuk standart dishead

r=di baru = 71,62 in =4,96 ft
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0.885x Pixr

—_—+ (pers. 13-12 hal. 258 Brownell & Youn,
(fxE-0,1x Pi) e

lha = o =

_ _ 0885x259168x7162 1
(17900x0,8)—(0,1x25,9168) ' 16

=02772in x 18
6

_ 4435 s

—— = in

16 16
7. Menentukan tinggi tutup atas (h,) dan tinggi tutup bawah (hy)
r = di baru = 71,62 in
icr = 0,06 r=0,06.71,62 = 4,297
Dari tabel 5.6 Brownell & Young hal.88 untuk t; = % in diperoleh :
sf =2in
Dari tabel 5.7 Brownell & Young hal.90 didapat :
r=72 in

Dari Brownell and Young, fig 5-8, hal 87, diperoleh :

e

b =r-/(BC*-AB?)

AB=ﬂ-icr
2

BC=r-icr

AC= ,/(Bcl -AB?)

ha =t,+b+sf
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Dimana :
di =diameter dalam = 71,62 in

Py

t, =tebal silinder= = in
16

tha =tebal tutup atas = 1—36- in

r =di=71,62in

icr =knuckle radius = 4,29 in
sehingga :
a=Y%di=%(71,62in)=35381 in
AB=a—icr=35,81 —4,29=31,52 in

BC=r—-icr=71,62-4,29=67,33 in

AC  =+BC2-AB2 = /(67,33 ~ (31,52 =59,49 in

b =r-AC=71,62 - 59,4963 =12,12 in

ha=hb=t, + b + sf
=2 112,12¢2
16

=14,43 in

=120 ft

/
J
Gambar 6.1.1

Penampang tutup atas Reaktor
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8. Menentukan Tinggi Reaktor Total
Tinggi reaktor = Tinggi tutup atas + Tinggi silinder + Tinggi tutup bawah
H reaktor = ha + Ls +hy
= 14,43 + 107,43 + 14,43
=136,29 in=11,353 ft

Dari Perhitungan diatas maka diperoleh dimensi reaktor :

Di=71,62 in tha = —

16
Do=72 in thb = —in

16
Ls= 107,43 in ts= —in

16
Lis=8,5147 ft H=136,29 in

C. Perhitungan tube
1. Menentukan panjang tube yang terisi katalis
Katalis yang digunakan adalah katalis copper cromite.
Dari table 4-22 Ulrich hal.217 ditetapkan porosity (€ )
Porosity (g) = 0,70, diambil € = 0,70
Viatalis =0,7 X Vgas
=0,7 x 157,9476 f©
=110,5633 £’
Praatis = 306,4689 Ib/ft’
Myatalis = Pratalis X Viatalis
=306,4689 Ib/ft’ x 110,5633 f®

=34.884,14 1b
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2. Menentukan volume tube
Viube = Viatalis + Vgas
=110,5633 f* + 157,9476 f*

=268,5109 ft’

Viube =%xdi2 x L

Vtube - vmbe

L =
Z gz flowarea

Direncanakan :

Pipa yang dipakai 4 in, OD Sch 40, 16 BWG, |
ID = 4,026 in

OD=45in

Dari data table 11 Kern, hal.844 diperoleh :

a’ = 12,73 in® = 0,0884 f*

| _268,5109

= =3037,4536ft
0,0884 ft

Asumsi panjang tube standart = 8,95 ft
3. Menentukan jumlah tube

L
panjang tube standart

Nt =

_ 3037,4536 fi
8,95 fi

=339,380 339 buah
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Maka :
Kec.aliran = — vt  _ 157.9476
waktu reaksi 900 detik
=0,175 f*/detik
Rate tiap 1 pipa = kecepatan gas
Nt
_ 0,175 1t°/ detik
339

= 0,00051 fi*/detik
Volume tiap panjang tube yang terisi katalis (ff) =a’x L x ¢
Dimana : a’=flow area (ft%)
L =panjang tube yan berisi katalis (ft)
€ = porositas
Sehingga :
V =0,0884 fi’ x8,95 ft x 0,7=0,5538 ft*
D. Menentukan luas tube
Direncanakan susunan pipa berbentuk segitiga (triangular pitch) dengan

sudut 60°. Dari tabel 9, Kern, hal 842 diperoleh :
9 .
Pr=1 1—6— in
Luas 1 pipa : t= P x sin 60°
=12.in x sin 60°
16

=1,3532 in

Luas triangular pitch= 0,5 x Py x t



= 05x 1 in x 1,3532
6

=1,0571 in?

=(,0070 f?

Dengan Nt = 339 buah, maka :

Luas pipa = Nt x luas segitiga

= 339x 0,0070
=21373 f

Asumsi : Luas pipa =90 % x luas total

Luas tota =
0,9

_ 2373 /2

0,9

o Cheking Perancangan reaktor:

Luas pipa

= 2,636 ft* = 346,1210 in®
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Bagian sheel (air pendingin)

Bagian tube ( bahan masuk)

IDSxC xB
5. a =—7—
S n xPtx144

L 71.62x1,913x6,1
S

I'x12x144
16
a;=3,7144

_M_75.351,769

s
ag 3,7144

=20.286,39
PadaTc=86 °F didapat: p=0,2600cp

k= 0,3 Btu/j.F°F/ft

a x Nt
a, =—
n x144

_ 1,7340x339
2x144

a,= 66.558,85711

G _Mm _135846,6275
t a, 20410

= 66.558,85
PadaTc =411 °F didapat: p=2,1527cp

k= 0,3 Btu/j.A°F/Rt .
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Cp=1.6 Cp=2.63
Diameter ekivalen
4.(P_,3,14.d0%/4
e —3
3,14.do
=1,1015
Nre = dex Gt Nre = di xz(itz
Hx 2,42 Hx 2,
_ 1,1015x20.286,39 _ 4,026x66.558,85
0,2600x2,42 0,2600x2,42
= 42.607,32
= 32.291,12
e JH=160
« JH=125
1/3 0,14
k (CP.u 13 B 0.14 ho = JH—k—(g_P;EJ (_B__]
ho = JH-—(————) Lol de\ k Hw
de k p'w
hi = 942,5328
ho = 64,4826
o hioxho o hix 3L 1042,0867
hioxho do
_ 1042,9867x69,4826 — 64,2053
1042,9867+69,4826

¢ Mencari faktor kekotoran pipa terpakai (Rd)

_64,2053-40,0000
64,2053x40,0000

= 0,00942 > 0,0035
Rd > Rd ketetapan (memenuhi)
¢ Cheking Presurre drop.

NRet =42.607,32

Dari Kern,fig.26,hal.836 diperoleh harga =0,00022 f¥/in*




1,6876
=——=0,270
62,5

fG 2-P.n
APt = 4

52210 1%.1p 54,
= 0,0058 psi

n v’

APr = .
s 2g

= 0,001 psi

Bedasarkan Kern,fig.267 hal.837 diperoleh harga V2/2g =0,001

sehingga :

_4x2x0,001x62,5
0,270x 144
=0,0228 psi

APr

Maka total preasure drop pada tube reaktor adalah:
SOPtot=0Pt+0Pr
=0,0058 +0,0228

=0,0286 psi
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Maximum Preasure drop yang diijinkan dalam tube reaktor adalah 2 psi maka

perancangan tube telah memenuhi.
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6.2. Perancangan Nozzle

Perancangan nozzle pada reaktor tergantung pada bahan-bahan yang masuk

maupun yang keluar reaktor. Dimana terdapat 3 macam nozzle yaitu :

»

%

Nozzle pada tutup bawah standard dishead
Nozzle untuk pemasukan bahan baku
Nozzle untuk pemasukan gas dari heater
Nozzle pada tutup atas standard dishead
Nozzle untuk pengeluaran bahan baku
Nozzle untuk silinder reaktor

Nozzle untuk pemasukan air pendingin
Nozzle untuk pengeluaran air pendingin.

Nozzle pada tutup bawah standard dishead

. Nozzle untuk feed dari tangki pencampur katalis

Suhu feed =211°C=48K

Jumlah feed masuk = 14046,0867 kg/jam = 30966,0027 Ib/jam.

Densitas campuran = 3444,2722 kg/m3 =215,0184 b/

Viskositas campuran, dihitung dengan menggunakan data propertis Yaws :

Viskositas = log (viskositas) = A+B/T +CT+DT? , centripoise, T =K

Komponen A B C D
CeH1004 -6,3673 6,58E+02 1,94E-02 -2,73E-05
CH,O -9,0562 1,25E+03 2,24E-02 -2,35E-05

(J. W. Miller, Jr., G.R. Schorr, and C. L. Yaws, Chem. Eng., hal : 483 & 501)
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] Fraksi | !
Komponen | Kg/jam BM | Kmol/jam : Viskositas
mo
CoH 1004 | 12769,2607 | 146,140 | 87,3769 | 0,6867 | 10,7770
CH4O 1276,8260 | 32,042 | 39,8485 (03132 9,8331

Jumlah | 14046,0867 40,7118 1 20,610

Maka didaptkan viskositas campuran = 20,610 cp
=2,25441b/ft.jam

= 0,00006 Ib/ft.detik
» Menentukan rate volumetrik

massa bahan masuk
p campuran

Rate volumetrik =

_ 30966,0027 lb/jam
215,0124 1b/ft>

=144,0196ft3/jam

= 0,040 ft’/detik
Dari Peters Timmerhauss pers. 15. hal.496 didapatkan Di optimal
Di optimum = 3,9.Q™*. p*"*
Dimana :
Di opt = diameter dalam pipa optimum
Q = kecepatan volumetrik (cuft/det)
p = densitas bahan, (Ib/cuft)
Di optimum = 3,9.Q%%, p*"?
=13.,9. (0,040 f*/detik)>¥. (215,0124 b/f)>"
= 1,8343 in =2 in (standarisasi)

Dipilih pipa standard (App. A.5 Geankoplis) diperoleh :
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D nominat =2 in sch 40

OD =2,375in.

ID =2,067in=0,17225 f
Asumsi aliran turbulen

Checking asumsi

_IDxVxp

Nre (Geankoplis, pers. 3.4-1 hal. 144)
m

Dimana laju alir liquid (V ) = Q__Q

A y4@D)?
v 017225
7 (0,17225)*
4
V =7.3955 fi/detik

oo 017225 fix 0,040 f/sx215,0124 Ib/f3
0.00006 Ib/ft.s

= 16721,4992 = jenis aliran turbulent
B. Nozzle untuk bahan baku dari Heater

Suhu feed =211°C=484 K

Jumlah feed masuk = 10347,3666 kg/jam =22811,8044 Ib/jam
Densitas Campuran = 333,5246 b/
Menentukan rate volumetric

massa bahan masuk
Rate gas =
P

_ 22811,80441b/jam
333,5246 Ib/ft3

=68,396 ft3/jam = 0,018 ft’/detik

Dari Peters Timmerhauss pers. 15. hal.496 didapatkan Di optimal
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Di optimal =3,9 (Q)** (p)*?
=3,9 (0,018)>* (333,5246)*"
=1,361in=1,5in
Dipilih pipa standard (4pp. A.5 Geankoplis) diperoleh :
DI =1,900in
Do =1,6010in
¢ Nozzle pada tutup atas standard dishead
» Nozzle untuk pengeluaran bahan baku
Suhu produk =211°C=484 K
Jumlah poroduk keluar = 61619,6260 kg/jam = 135846,6275 1b/jam
Densitas Campuran = 333,5246 Ib/f®
Menghitung viskositas campuran
Viskositas campuran, dihitung dengan menggunakan data propertisYaws :

Viskositas = log (viskositas) = A+BT+CT? , mikroPoise, T =K

Komponen A B Cc
C4HgO 11.085 3223 -5.34E-05
C4He¢O2 -16.254 2862 -4,.92E-05
HxO -36.826 4.29E-01 -1.62E-05
CeH 004 sisa -11.227 2843 -4.75E-05
CH4O sisa -14.236 3.89E-01 -6.38E-05
H; sisa 27,758 2,12E-01 -3,28E-05

(. W. Miller, Jr., G.R. Schorr, and C. L. Yaws, Chem. Eng., hal : 455, 456 & 474)
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Komponen BM kg/jam | kmol/jam | fraksi mol | Viskositas
C4HsO 72,11 | 12027,7016 | 166,7966 0,0640 6,2539
C4HsO, 90,124 | 12027,7016 | 133.4573 0,0512 6,2094
H,O 18.016 | 36083,1047 | 2002,8366 0,7684 5,3700
CsH1004sisa | 146,14 | 740,5591 35,0675 0,0019 6,2069
CH4Osisa |32,042 | 148,1118 4,6224 0,0018 5,3700
Hj sisa 2,016 | 592,4473 | 293,8727 0,1127 53,3699
Jumlah 61619,6260 1,0000 40,1501
Maka didaptkan viskositas
=40,1501 cp

= 0,0536 Ib/ft.jam.
=(,00005 Ib/ft.detik
» Menentukan rate volumetrik

massa produk keluar
p campuran

Rate volumetrik =

_ 61619,6260lb/jam
333,5246 Ib/ft3
=0,051 f*/detik

=184,7528ft3 fjam

» Menentukan diameter optimum
Dari Peters Timmerhauss pers. 15. hal.496 didapatkan Di optimal
Di optimal = 3,9 (Q)** (p )"
=3,9 (0,051)>* (333,5246 )"

=2,17in=2,5in
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Dipilih pipa standard (App. 4.5 Geankoplis) diperoleh :
oD =2875in.
ID =2,469 in = 0,2057 ft

Asumsi aliran turbulen

Checking asumsi
iDxV
Nre = LxVxp (Geankoplis, pers. 3.4-1 hal. 144)
K
Dimana laju alir liquid (V) = Q. Q 5
A m/4(ID)
v 02057
%(0,2057)2

V =6,5423 ft/detik

_ 02057Rx0,051ft/sx333,5246 Ib/R>
0,00005 Ib/ft.s

Nre

= 68606,0102 = jenis aliran turbulent
« Nozzle untuk silinder reaktor
A. Nozzle untuk pemasukan air pendingin
Suhu feed =211°C=484K
Jumlahair = 34.179,3383kg/jam = 75351,7692 1b/jam
Densitas air = 995,68 kg/m® = 62,1581 Ib/f’
Viskositas air = 8,007.10% kg/m.detik = 5,3804.10™1b/ft.detik
» Menentukan rate volumetrik

massa bahan masuk
p campuran

Rate volumetrik =
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= 75351.7692 lb/gam =1212,2598ﬂ3/jam
62,1581 Ib/ft
= 0,33 ft’/detik
Menentukan diameter optimum
Di optimum = 3,9.Q%%, po13 (Peters and Timmerhaus, hal. 496)

Dimana :

Di opt = diameter dalam pipa optimum

Q = kecepatan volumetrik (cufi/det)

p = densitas bahan, (Ib/cuft)

Di optimum = 3,9.Q%%, p?
=3,9. (0,33 t*/detik)**. (62,1581 Ib/f?)>"
=4,05 in=4 in

Dipilih pipa standard (App. A.5 Geankoplis) diperoleh :

OD = 4,500 in.

ID =4,260in =0,35 ft

B. Nozzle untuk pengeluaran air pendingin

Suhu feed =211°C=484K

Jumlah air = 34.179,3383kg/jam = 75351,7692 Ib/jam
Densitas air = 995,68 kg/m’ = 62,1581 Ib/f®

Viskositas air = 8,007.10™ kg/m.detik = 5,3804.10|b/ft.detik

»  Menentukan rate volumetrik

massa bahan masuk
p campuran

Rate volumetrik =




_ 75351.7692 Ib/jam
62,1581 Ib/ft>

=1212,2598t3 /jam

= 0,33 ft’/detik
Menentukan diameter optimum

Di optimum = 3,9.Q%%, p%"

(Peters and Timmerhaus, hal .496)

Dimana :

Di opt = diameter dalam pipa optimum

Q = kecepatan volumetrik (cuft/det)

p = densitas bahan, (1b/cuft)

Di optimum = 3,9.Q%%, p*"*
=3,9. (0,33 f*/detik)**. (62,1581 Ib/f’)*"
=4,05 in=4in

Dipilih pipa standard (4pp. 4.5 Geankoplis) diperoleh :

OD =4,500 in.

ID =4,260in

Kesimpulan Perancangan Nozzle

a. Nozzle pemasukkan bahan baku

Ukuran:2 in, 40 Sch

b. Nozzle pemasukkan bahan baku gas

Ukuran:1,5 in, 40 Sch

c. Nozzle Pengeluaran bahan baku

Ukuran:2,5 in, 40 Sch

d. Nozzle pemasukkan air pendingin

Ukuran: 4 in, 40 Sch
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€. Nozzle pengeluaran air pendingin
Ukuran:4 in, 40 Sch
Flage yang digunakan pada keempat nozzle tersebut adalah flage setandart
type Welding Neck.
Dari Brownell & Young tabel, 12.2 hal. 221 diperoleh dimensi flange sebagai
berikut:
— Nozzle A = Nozzle untuk feed dari tangki pencampur katalis
— Nozzle B = Nozzle untuk feed dari heater
— Nozzle C = Nozzle untuk pengeluaran produk
~ Nozzle D =Nozzle untuk pemasukan pendingin
— Nozzle E =Nozzle untuk pengeluaran pendingin

— NPS = ukuran pipa nominal, in

- A = diameter luar flange, in
- T  =ketebalan flange minimum, in
- R =diameter luar bagian yang menonjol, in

- E = diameter hub dasar, in

— K =diameter hub pada titik pengelasan, in

- L  =panjang hub, in

- B =diameter dalam dari dinding pipa standard, in
Dari tabel 12.2 hal 224 (Brownell & Young, 1959) didapatkan nilai-nilai
flange sebagai berikut :

Tabel dimensi Flange pada masing-masing lubang (in)
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Nozzle | NPS | A T R E K [ L B
A 2
3435 [0 |23 L1 [ 207
8 16 2
B[, L[5 [ |1 [,7 [,8 [t [,7 [ el
2 16 8 16 16
c [ ,r |7 7 [ 4L |39 |28 [,3 [ 247
2 8 8 16 4
D 4 o |15 |35 |40 3 4%
16 16 16
E 4 O 15 [ 3 5 [0 [
16 16 16

6.3. Perhitungan Reinforcement (Penguat)

Untuk menentukan lubang maksimum tanpa penguat, dapat mengunakan

persamaan Hesse dan Rouston, pers. 10.29, hal. 280:

K= P.Do (Pers. 10-29, Herman C. Hesse, hal 280)
2.t.f
Dimana:

P =Tekanan design = 11,5502 psig
Do =diameter luar dinding shell =72 in
t  =tebal shell= = in.

16
F  =stress yang diijinkan = 17900 psi.

_ 11,5502.(72)
2.(0,1875).(17900)

=0,1238

K

Doxt =T2x >
16

= 13,5 in.(lubang maksimum)
Diameter lubang maksimum 13,5 in, sehingga tiap lubang yang lebih besar

dari 13,5 in memerlukan penguat. Dari perhitungan diatas mencari diameter
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lubang nozzle disimpulkan bahwa dalam perencanaan reaktor ini tidak
memerlukan penguat
6.4. Sambungan Tutup (Head) dengan Dinding (Shell) Reaktor
Untuk mempermudah pemeliharaan dan perbaikan dari reaktor, maka tutup

menara dihubungkan dengan bagian shell menggunakan sistem flange dan

bolting.
Gambar 6.4.1. Dimensi gasket dan bolting
A. Flange
Baan : High alloy steel SA — 240, Grade M, type 316

Tensile stress min  :75000 psi

Allowable stress  : 17900 psi

Flange type : Ring Flange Loose Type
(Brownell & Young, App. D, hal. 342)
B. Bolting
Bahan : Low alloy Steel SA 193 Grade B8c Type 34

Tensile stress min : 75000 psi

Allowable stress  : 13600
(Brownell & Young, App. D, hal. 344)

C. Gasket

Bahan : Flat metal, jacketed, asbestos filled
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Gasket reactor (m) : 3,75
Minimum design seating stress (y) : 9000 psi

(Fig. 12-11 Brownell & Young hal. 228)

1. Gasket
- Menentukan Lebar Gasket
Penentuan lebar gasket dengan menggunakan rumus dari Brownel I&
Young, pers. 12.2, hal. 226
do IW
di\y-pm+1)
(Pers. 12.2 Brownell & Young hal. 226)
Dimana :
do : diameter luar gasket, in
di : diameter dalam gasket, in
P : tekanan design = 11,5502 psig
m : gasket factor = 3,75

y : yield stress = 9000 Ib/in® = 000 psia

do _ \/ 9000-11,5502x3,75 - 1,0005

di {9000-11,5502 (3,75+1)
Dengan, di = do shell = in
do=di x 1,0005
=172 x 1,0005

= 172,036 in
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Lebar gasket minimum (n) :

= do—di_72,036-72
2 2

=0,036inx 2~ Lin
16 16

Diameter rata-rata gasket (G) = di + lebar gasket =72 + IL6= 72,0625 in

- Perhitungan Beban Gasket
Wm;=Hy= bxnxGxy (Brownell & Young, pers. 12.88, hal. 240)
Dimana :
B = lebar efektif gasket (in)
y  =yield (Ib/in?)
G = diameter rata-rata gasket = 72,0625 in
Dari fig. 12.12, Brownell & .Young hal. 229 didapat :

0,0625
2

Lebar seating gasket, bo = =0,03125 in

(SN R-]

untuk bo <0,25, b=bo=0,0313 in

sehingga :

Wm, = Hy =0,03125 x 3,14 x 72,0625 x 9000
= 63640,1953 Ib

Beban karena tekanan dalam (H) :

- axGixp
4

H (Brownell & Young, pers. 12.89, hal.240)

_mx(72,0261)%x11,5502
4

=147695,9575 1b
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Beban baut agar tidak bocor (Hp) :
Hp=2xbxnxGxmxp (Brownell & Young, pers. 12.90, hal.240)
Hp=2 x0,03125 x 3,14 x 72,0625 x 3,75 x 11,5502
=612,5474 1b
Jadi berat beban :
Wm; =H + Hp (Brownell & Young, pers. 12.91, hal. 240)
= 147695,9575 +612,5474
=148308,5049 Ib
Karena Wm, > Wm;, maka yang mengontrol adalah Wm;.
2. Baut (Bolting)
- Perhitungan luas bolting minimum bolting (baut) area

- Wm,

T (Brownell & Young, pers. 12.92, hal. 240)

Amy

_ 148308,5049
13600
= 10,9050 in
- Ukuran baut optimum (optimum bolting area)
Berdasarkan Brownell & Young, tabel 10.4, hal. 188 diperoleh :

Dicoba ukuran baut =1,5in

Root area = 1,294 in’

__Am,_ 109050
Root area 1,294

= 8,4273 = 8 buah



VI-32

Dari tabel 10.4. Brownell & Young hal. 188 diperoleh :

- ukuran nominal baut =15in
- root area (A) =1,294 in
- bolting spacing =3,25in

- jarak radial minimum (R) =2in
- jarak dari tepi (E) =1'21in
- bolt area diameter (C)
C=1D Shell +2 (1,4159 x go + R)
IDs=71,62 in

a0 =tebal shell = i in
16

Sehingga :
C =762+ 2(1,4159x % + 2)
=75.995 in

Diameter luar flange (A) :
A = 0D = bolt area diameter + 2 E

—C+2E
= 75,995 +2 (1%]

= 80,99 in
Cek lebar gasket :
Ab aktual = jumlah baut x root area
=8x 1,294

=10,352
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Lebar gasket minimum :

_ Ab aktual x F
2xaxYxG

w

_ 10,352x13600
27x9000x71,62

= 0,034 < 0,1875 in (memenuhi)
Karena W = 0,034 < dari lebar gasket yang ditetapkan = 0,1875 in, maka
lebar gasket memenuhi.
- Perhitungan Momen
Untuk keadaan bolting up (tanpa tekanan dalam)

(4b + Am,)x Fa
2

_ (10,352+10,9050)x13600
N 2

=144547,6 Ib

W= (Brownell & Young, pers. 12.94, hal. 242)

Jarak radial dari beban gasket yang bereaksi terhadap bolt circle (hg)

adalah

hg -lz-(C - G) (Brownell & Young, pers. 12.101, hal. 242)

= %(80,99 ~72,0625)
=4,463 in

Moment Flange (Ma) :

Ma =hgx W
=4,463 x 144547,6
=645115,9388 Ib.in

Untuk keadaan moment pada kondisi operasi :
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W = Wm, = 148308,5049 lb

Gaya hydrostatic pada dacrah dalam (lange (Hp) :

Hp=0,785 x B x P (Brownell & Young, pers. 12.96, hal. 242)
Dimana ;

B =doshell=72in

P

tekanan design = 11,5502 psi
Maka :
Hp =0,785 x (72)* x 11,5502
=47002,8459 1b
Jarak jari-jari bolt circle pada Hp (hp) :
hp =0,5(C-B) (Brownell & Young, pers. 12.100, hal. 242)
=0,5 (75,995 -72)
=1,9975 in
Moment komponen (Mp) :
Mp =hp x Hp (Brownell & Young, pers.12.96, hal. 242)
=1,9975 x 47002,8459
=93888,1846 Ib.in
Perbedaan antara beban baut flange dengan gaya hidrostatis total (Hg)
Ho=W-H=Wm, -H (Brownell & Young, pers.12.98, hal. 242)
= 148308,5049 — 147695,9575
=612,5474 1b
Moment komponen (Mg)

Mg =Hg x hg (Brownell & Young, pers.12.98, hal. 242)
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=612.5474 x 4,463
=2733,7990 lb.in.
Perbedaan antara gaya hidrostatis total dengan gaya hidrostatis dalam area
flange :
Hr =H-Hp (Brownell & Young, pers.12.97, hal. 242)
= 147695,9575 - 47002,8459
=100693,1116 1b
hr =0,5 x (hp + hg) (Brownell & Young, pers.12.102, hal.242)
=0,5 x (1,9975 + 4,463)
=3,2302 Ib

Moment komponen (Mr)

Mr=Hr x ht (Brownell & Young, pers.i2.97, hal. 242)
=100693,1116 x 3,2302
=325258,8891 Ib.in
Total moment pada keadaan operasi (M,)
Mo =Mp + Mg + M7 (Brownell & Young, pers.12.97, hal. 242)
=93888,1846 +2733,7990 + 325258,8891
=421880,8727 Ib.in
M max =421880,8727 lb.in
3. Flange
Kondisi operasi reaktor berlangsung pada suhu 211°C dan tekanan 1 atm
untuk itu dipilih standard flange :

150 Ib steel welding neck flanges (168)
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Gambar 6.4. Dimensi Flange pada Nozzle

(Brownell & Young hal 221)
Dari Brownell & Young tabel, 12.2 hal. 221 diperoleh dimensi flange untuk

semua nozzle, dipilih flange standard type 150 Ib steel welding neck Nanges

(168) dengan dimensi nozzle sebagai berikut :
- Nozzle A = Nozzle untuk feed dari tangki pencampur katalis
- Nozzle B = Nozzle untuk feed dari Heater
- Nozzle C = Nozzle untuk pengeluaran produk
- Nozzle D = Nozzle untuk pemasukan pendingin
- Nozzle E = Nozzle untuk pengeluaran pendingin
- Nozzle F = Nozzle untuk hand hole
- NPS = ukuran pipa nominal, in
- A =diameter luar flange, in
-T =ketebalan flange minimum, in
-R  =diameter luar bagian yang menonjol, in
- E =diameter hub dasar, in
- K =diameter hub pada titik pengelasan, in
- L = panjang hub, in

- B =diameter dalam dari dinding pipa standard, in
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Perhitungan Tebal Flange

yx M 0,5
t, = (T.Bﬂ) (Brownell & Young, pers.12.85, hal. 239)

Dimana :

f'= stress yang diijinkan untuk bahan flange = 17900 psi
B = diameter luar reaktor = 72 in

A = diameter luar flange = 80,99 in

Maka :

k=2 -8099_, o
B 72

Dari fig. 12-22, Brownell & Young hal. 238 diperoleh harga y = 20

Maka :

o \/20x421880,8727 *
‘ 17900 72

=2.04in =2in

Perhitungan Las Nozzle Terhadap Dinding Flange
Dari App. K, Brownell & Young, hal. 386 didapat :

Pipa 2 in IPS Sch 40 dengan tebal (n) = 0,154 in
Tebal shell (ts) = % in

Untuk t dan n < 0,258 in dan n > t, maka :
(tl +t2)min = |,2t+0,1 n
=(1,2 x §)+ 0,1 x 0,154)

=0,2404 in
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Jadi ditetapkan tebal las t, dan t, =2 in
Kesimpulan Perancangan :
Flange
Bahan= High Alloy Steel SA 240 grade M type 316
Stress = 17900 psi |
Tebal =2 in
OD =80,99in
Type =Ring flange Loose Type
Bolting
Bahan = Low alloy Steel SA 193 grade B8c Type 347
Stress = 13600 psia
Ukuran = 1,5 in
Jumlah = 8 buah

Bolting area diameter (C) = 75,995 in

Edge distance (E) =1% in

Minimum radial (R) =2in

Gasket

Bahan = Flat metal, Jacketed, asbestos filled

Stress minimum = 9000 psi

Tebal =1 in
16

Lebar =_"—_in
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6.5. Sistem Penyangga (Support)

Menentukan Berat Bejana Total

Dari perancangan silinder reaktor dapat diketahui data sebagai berikut :

Bahan konstruksi = Carbon Steel SA 283 grade C
Tebal silinder (t;) = % in

Diameter dalam silinder (di) = 71,62 in=4,96 ft

Diameter luar silinder (do) 72in =5t

Tekanan internal tangki (Pi) = 11,552 psi

Perhitungan

Berat Tutup Reaktor (W)
Data :
ODsilinder =72in = 5ft

IDsilinder =71,62in=4,96 ft

3
2

Tebal tutup = —in
16
p bahan = 493,75 Ib/ft’
=0,2857 Ib/in’.

Dari tabel 5.6 Brownell & Young hal 88, didapat :
s =2 in
icr =5,0175 in

Dengan persamaan 5.12 Brownell & Young, hal. 88 :

OD
=0D--— 2/
D =0D 5 +2sf+Alcr
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72
=79_'= 2 5
72 m +2(2 )+/3 (5,0175,
=77,645 in
=6,4704 fit

Berat tutup bawah dan atas (W) :

W1=Z—szthxp

= %x (77,645in)2 x %in x 0,2857 Ib/in’

=422,529 Ib
Karena dimensi tutup atas dan bawah sama, maka total berat tutup atas dan
bawah adalah :
Wi =2 x422,529 Ib
= 845,058 1b
Berat Dinding Reaktor Data :
Tinggi shell (H) = 136,29 in= 11,353 ft

Volume bahan (dinding reaktor) adalah :

vV = %(doz -di?)xL

= %(722-71,622)“36,29

= 7439,1085 in®
Berat dinding reaktor (W;) adalah :
W2 = p x Vahan
= 0,2857 Ib/in’ x 7439,1085 in®

=2125,3532 b
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- Berat Isi Reaktor
e Tube
Pipa yang dipakai =4 in
Dari tabel 11, Kern hal. 844 didapat :
Di =4,026 in
do =45 in
L =895ftft=107,4in
Volume bahan tube = % n (do> - di*) L
= Yam x (4,5%—4,026%) x 107,4
=340,7199 in’.
Volume total tube :
V = Vol. Bahan x jml tube
=340,7199 x 339
= 115504,0461 in’.
Berat tube (W3) :
W3 = Vil wbe x P
= 115504,0461 in® x 0,2857 Ib/in’

=32999,5059 Ib.

e Baffle
Data :
Tinggi tube =895 ftft=107,4in
IDs =71,62 in

Baffle spacing (B) = 0,5 IDs



=41,8125in
Jumlah baffle = _\inggitube
bafflespacing

1074
41,8125

=2,9568 ~ 3 buah.

= in
16

tebal baffle

Luas dari baffle = Z75% x IDs

(0,75 x 71,62)

=53.715 in®

Volume baffle = [uas baffle x t
=53,715 x >
16

=10,0715 in’
Berat baffle (W4) = volume baffle x p

= 10,0715 in® x 028752

in’
=2,8951b
Tube Sheet

Luas baffle : 53,715 in?

Tebal .3
16
Luas baffle =75 % x luas tube sheet
Luas tube sheet = Ju2s baffle
75%
=53,715
0,75

=71,62 in®
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Berat tube sheet (Ws) =2 x luas tube sheet x tebal baffle x pyanan

=2 x 71,62 x %x 0,2857
=17,631 Ib.
®* Menghitung Berat air pendingin
Wair =34.179,3383kg/jam = 75351,7692 Ib/jam
e Attchment
Berat attachment meliputi seluruh perlengkapan seperti nozzle dan
sebagainya.
Wa =18 % x Ws (Brownell And Young, hal 157)
Dimana :

Wa= berat attachment (Ib)

Ws = berat silinder tangki = 2125,3532 1b
Wa = 18% x 2203,9487 Ib
= 369,7107 Ib
Maka :

Berat total = W) + W, + W3 + W, + W5 +Air pendingin + Berat katalis+Wa
= 845,058 Ib + 2125,3532 b + 32999,5059 Ib.+ 2,895 Ib+7,631 Ib
+75351,7692 1b+34.884,14 1b + 369,7107 |
=146586,063 b
Untuk factor keamanan (factor safety) 20% maka berat tota] :
W total = 1,2 x 146586,063 b
= 175903,2756 b

Sebagai penyangga digunakan sistem lug, sehingga :
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_ 4xPwx(H-L) TW
nxDbc n

P

(Brownell & Young, pers. 10.76, hal. 197)
Dimana :

P =beban kompresi total maksimum untuk tiap lug (Ib)

Pw  =total beban permukaan karena angin (Ib)

H  =tinggi vessel dari pondasi (ft)

L = jarak antara level dengan dasar pondasi (ft)

Dy =diameter (ft)

n = jumlah support

2 W =berat total (Ib)

Reaktor terletak dalam ruangan, schingga tekanan angin tidak dikontrol,
sehingga berlaku rumus :

- W
4

P

_ 146586,063
4

36646,5157 1b

Penyangga:

> W o= 146586,063 1b

> Berat yang ditahan = 36646,5157 Ib
. Menentukan Kolom Support

Rencana :

Kolom Penyangga = 4 buah

Jenis kolom =]-Beam
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Data :
Beban tiap kolom =36646,5157 Ib
Tinggi total (H) =11,353 ft

Menentukan Tinggi Kolom (L)
Ditentukan jarak reaktor dengan lantai =5 ft
L=%H+5f
=% (11,353 ft)+5 ft
=10,6765 ft = 128,118 in
Jadi tinggi leg = 10,6765 ft
=128,118 in
-Trial Ukuran I Beam
Untuk pemilihan | beam, dicoba 5” ukuran berat 5 x 3, berat 14,75 Ib,
dengan cara pemasangan I beam dengan eksentrik (terhadap sumbu).

Dari App. G Brownell & Young, hal. 355 diperoleh :

b =3in
h =5in
Ay =429 in?
r-i =1,87in
Maka :

L _128118

T 1,87

=68,5122 in
untuk L/r <120, maka :

fc aman = 17000 — 0,485 (L/r)?
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= 17000 — 0.485 (68,5122 )’
= 14487,7353

P 36646,5157

Luas (A) yang dibutuhkan = =
fcaman 14487,7353

=2,4615 in’
Karena A yang dibutuhkan < dari A yang disediakan, maka I - beam dengan
ukuran 5 in, 5 x 3, berat 14,75 b, telah memenuhi.
Kesimpulan I - Beam :
- Ukuran:5in, 5 x 3”
- Berat :14,751b
- Peletakan beban dengan beban eksentrik.
6.6. Base Plate
Bahan base plate = concrete (beton), maka :
fbp = 600 Ib/in’. (H. C. Hesse, tabel 7.7, hal. 162)
Dimana :
Avp = luas base plate (in’)

P =beban dari tiap base plate

F, = stress yang diterima oleh pondasi yang terbuat dari beton
= 600 Ib/in’ (tabel 7-7 hal. 162, Hesse)

Sehingga :

Avp = %=61,077 in®

- Menentukan Panjang dan Lebar Base Plate

Abp=1Ixp
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Dimana :

I = lebar base plate = 2n + 0,80 b
p = panjang base plate = 2m + 0,95 h
Dengan I beam 5 x 3, diperoleh :
h=5in

b=3in

Dengan mengasumsikan m = n. maka :

Abp = (2m + 0,95d) x (2n +0,80b)

61,077 in® = [2m + (0,95 x 5)] x [2m + (0,8 x 3)]
61,077 in®> =(2m +4,75) x (2m +2,4)

61,077in> =4m?+143m+ 11,4

4m’®+ 14,3 m - 29,2428 =0

Dengan menggunakan rumus ABC diperoleh :

~14,3%114,32 [4x4x(~29,2428)]
2x4

X12%

X; = 1.4538 in
X2 =-135,0288 in
Diambil : harga x positif =1,4538 in

Karena m =n = 1,4538 in, maka :



VI-48

L =2n+0.8b
=(2 x1,4538 in) + (0,8 x 3)
=5,3076 ~ 6 in.
P =2m+0,95d
=(2 x 1,4538) + (0,95 x 5)
=7,6576 ~ 8 in.
Ditetapkan ukuran base plate 8 x 6 in dengan luas = 48 in’.

Beban yang harus ditahan :

f=L
A

_36646.51578
99

= 370,166 l—bz < 600 psia (memenuhi)
in

Kesimpulan :
Base plate dengan ukuran 5 x 3 ini dapat digunakan dengan aman karena
beban yang harus ditahan 370,166 Ib/in> < 600 Ib/in® (harga stress
maksimum).
Cek hargamdann:
- Panjang base plate
8 =2m + (0,95 x 5)
m = 1,625 in
- Lebar base plate
6=2n+(0,8 x 3)

n=18in
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Dari nilai m dan n tersebut. maka yang mengatrol dalam pemilihan tebal

base plate adalah nilai n karena n > m.

Menentukan Tebal Base Plate

tbp = 15.10'xpxn® (H. C. lless, pers. 7.12, hal. 163)
Dengan :

tbp = tebal base plate, in

p =actual unit pressure yang terjadi pada base plate = 549,3267 psi

n =33in

tbp = \/1,5.104 x px m?

= 4/1,5.1074x370,166 x1,635 2
=03011in =1in
Menentukan Ukuran Baut
Data :
Beban baut = 36646,5157 1b.

Jumlah baut = 8§ buah

Beban tiap baut = =ﬁ6—‘398’5'l = 4580,81441b
Menentukan luas baut :

=P
fs

Ab
Dimana :

Ab = luas baut

Pb = beban tiap baut

fs = beban tiap baut maksimal = 13600 psi
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Maka :

Ao 4580.8144

=0,336 in?
13600 "

1 )

A = —xmxxdb-
b p /4

0,336 =%x 7 xdb?

d  =0908in=1in

Dari tabel 10-4 Brownell & Young, hal. 188, didapat ukuran baut 1 in
dengan dimensi baut sebagai berikut :

Ukuran baut :1in

Root area : 0,551

Bolt spacing minimal :2 % in

Jarak radial minimum : I%in

Edge distance : 1L in
16

Nut dimension : l% in

Radius fillet maksimum: l_ in

Menentukan Dimensi Lug dan Gusset
Direncanakan menggunakan :

e 2 plate horizontal (lug)

e 2 plate vertikal (gusset).

Dari fig. 10.6, Brownell & Young hal. 191 diperoleh :

A = Lebar lug = ukuran baut + 9 in



=1+9=10in.
B = Jarak antar gusset = ukuran baut + 8 in
=1+8=9in
L = Lebar gusset =2 x (lebar kolom — 0,5 ukuran baut)
=2x (3-(0,5 x 1))
=5in.

Lebar lug atas (a) = %2 (L + ukuran baut)
=% (5+1)

=3 in.

Perbandingan tebal base plate (B/L) =9/5 = 1,8 in
Dari table 10,6 Brownell&Young, hal. 192, didapat
7, =0,073

%, nut dimension

€

¢ %x3%=&&ﬁm
Menentukan maksimum bending moment sepanjang sumbu radial

Dari pers. 10-40, Brownell & Young, hal. 192 :
My = L|i(l+;z)>< m}L+(l-r,)]
4r z.e

dimana:

P = beban tiap baut (4580,8144 1b)

p = poisson ratio (0,30 untuk steel)

L = panjang horizontal plate bawah (5 in)
e = nut dimension = 0,8125 in

maka :
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4
My= 438081449 [

2.5
140,3)x In -2 4 (1-0,042
4 (1+0.3) 08125 *¢ )]

=267.1784 b

My disubstitusikan ke pers. 10.41 Brownell & Young hal. 193, diperolch :

{6 xM
Ipp = £ 4 (Browneli& Young, pers. 10.41, hal. 193)

Dimana ;

thp = tebal horizontal plate

foo [OX26TIT8E
i \/ 13600 ’

maka digunakan plate steel dengan tebal 0,3432 in

- Tebal gusset minimal = % x thp

=

x 0,3432

©0 | s

=0,1287 in
- Tinggi gusset = Hg = A + ukuran baut
=10in+1in
=1lin
- Tinggilug=Hg+ 2ty
=111in+2(0,3432in)
=11,6864 in
Kesimpulan dimensi lug dan gusset :
- Lug

Lebar = 10 in



Tebal =0.3432 in
Tinggi = 11.6864 in
- Gusset

Lebar =5 in

Tebal =0,1287in
Tinggi=11in

6.8. Menentukan Dimensi Pondasi

Beban yang harus ditahan pondasi :

a. Berat beban bejana total
b. Berat kolom penyangga
c. Berat base plate

Ditentukan :

- Masing-masing kolom penyangga diberi pondasi
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- Spesifikasi pondasi didasarkan atas berat beban setiap kolom penyangga

pada sistem pondasi
- Spesifikasi semua penyangga sama

Data :

- Beban yang ditanggung tiap kolom penyangga = 36646,5157 1b

Menentukan beban base plate
Wbp=pxIx tx p
Dimana :

Wbp = beban base plate (Ib)

p = panjang base plate = 8 in = 0,67 ft
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| =lebar base plate =6 in =0,5 ft
t = =tebal base plate = 1 in = 0,0833 ft
p = densitas bahan konstruksi (489 Ib/ft’)
Sehingga :
Whbp =0,67 x 0,5 x 0,0833 x 489
=13,6458 Ib
Menentukan beban penyangga kolom
Persamaan yang digunakan :
Wp =IxAxpxf
Dimana :
Wp =beban kolom (Ib)
| = tinggi kolom = 10,6765 ft
A= luas kolom I Beam = 4,29 in® = 0,0298 f’
P = densitas bahan konstruksi (baja) = 489 b/t
F = faktor korosi = 3,4
Maka :
Wp =10,6765 x 0,0298 x 489x 3,4
=528,9723 1b
Berat total :
W = W+ Wbp+Wp
= 36646,5157 Ib+ 13,6458 Ib + 528,9723 1b
=37189,1338 Ib

= 16868,8804 kg



Gaya yang bekerja pada pondasi dianggap sebagai gaya vertikal berat total

kolom, sedangkan bidang kerja dianggap bujur sangkar dengan perencanaan

ukuran sebagai berikut :

Luas atas = (20 x 20) in =400 in
Luasbawah  =(50 x 50) in = 2500 in?
Tinggi pondasi =20 in

Maka luas permukaan rata-rata (A) :

- (=)

= 1225 in® = 8,5069 {2

Menentukan volume pondasi :
V=Axt
=1225in® x 20 in
= 24500 in’®
= 14,1782 f*
Menentukan berat pondasi :
W =Vxp
Dimana :
W = berat pondasi (Ib)
V = volume pondasi (ft*)
p =densitas pondasi beton = 196 Ib/fi®
Maka :

W =14,1782 x 196
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=2778.9272 Ib

Asumsi :

Tanah atas pondasi berupa cemented sand and gravel dengan minimum safe
bearing power 5 ton/ft’, maksimum safe bearing power = 10 ton/ft’

(Tabel 12.2 Herman C Hess, hal. 327)

Diambil kemampuan maksimum tanah menahan tekanan :

_loton 1000kg 043591b I1ft’
12 1ton kg  144in?

= 30,2708 Ib/in>

Tekanan dari system pondasi terhadap luas tanah (P) :

p = berat pondasi + berat beban total
luas tanah

- 2778,9272+16868,88084
2500

=7,8591 Ib/in’ < 30,2708 Ib/in* (memenuhi)
Kesimpulan pondasi :

Luas =20 x 20 =400 in’

Luas bawah = 50 x 50 = 2500 in

Tinggi =20 in

Bahan konstruksi cemented sand and gravel

Kesimpulan Spesifikasi Reaktor
Kode :R-110
Fungsi : Tempat berlangsungnya reaksi antara dImetil sucinat, Metanol dan

Type

hidrogen dengan bantuan katalis copper cromit
: Fixed - Bed Multi Tubular Reaktor (Silinder tegak dengan tutup

atas dan tutup bawah berbentuk standar dishead).



Kondisi operasi  : - Temperatur =211 °C = 484K
- Tekanan =laum = 14,7 psi
- Waktu Tinggal = 15 Menit
1. Dimensi Reaktor
do=72in

di =71,62in

Nt =339 buah
Ls=107,43 in
2. Nozzle

a. Nozzle pada tutup atas standard dished
Nozzle untuk pengeluran produk:
NPS =2,5in Sch40
OD =2,875in.
ID =2,469in.

b. Nozzle pada tutup bawah standard dishead

Nozzle untuk pemasukan bahan baku dari tangki pecampur:

NPS =2inSch40
OD =2375in.
ID =2,067in.
c. Nozzle pada tutup bawah standard dishead

Nozzle untuk pemasukan bahan baku gas Hidrogen:
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NPS =1,5in Sch 40

OD =1,900in.

ID =1,6010 in.
d. Nozzle pada silinder

Nozzle untuk pemasukan air pendingin:

NPS =4 in Sch 40

OD =4,500 in.

ID =4,260 in

e. Nozzle pada silinder

Nozzle untuk pengeluaran air pendingin:

NPS =4in Sch 40

OD =4,500 in.
ID =4,260 in
3. Flange
Bahan = High alloy steel SA — 240, Grade M, type 316
Allowable stress (f) =17900 psi

Diameter luar flange (do) = 80,99 in

Diameter dalam flange (di) = 72 in

Flange type = Ring Flange Loose Type

4. Bolting
Bahan = Low alloy Steel SA 193 Grade B8c Type 34
Tensile stress min = 75000 psi

Allowable stress = 13600 psi
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Ukuran baut =15in
Jumlah baut = 8 buah
Bolting area (C) = 75,995 in
Edge distance (E) =1%in

Minimum radial (R) =2in

. Gasket
Bahan = Flat metal, jacketed, asbestos filled
Gasket factor (m) =3,75

Diameter dalam gasket (di) =72 in

Diameter luar gasket (do) = 72,036 in

Diameter rata — rata gasket = 72,065 in

Lebar gasket minimum(n)='/i¢in

Minimum design seating stress (y) = 9000 psi

. Sistem Penyangga

Berat yang ditahan penyangga = 36646,5157 1b

. Kolom Penyangga Reaktor (leg)

Jenis = |-beam
Ukuran =5%x3in
Area of section (Ay) = 4,29 in®
Depth of beam (h) =5in
Width of flange (b) =3 in
Axis (r) =1,87 in

Panjang penyangga =128,118 in



Jumlah penyangga

. Base Plate

Panjang (p)
Lebar (1)

Tebal (t)

Luas (A)

Ukuran baut

Root area

Bolt spacing min
Min radial distance
Edge distance

Nut dimention

Max filled radius

. Lug dan Gusset

Lug

Lebar =10in
Tebal =0,3432 in
Tinggi  =11,6864 in
Gusset

Lebar =5in

Tebal =0,1287 in

Tinggi =1lin

= 4 buah

=1lin
=9in
=1in

= 61,077 in®
=1lin
=0,551 in
=2 in

= 1% in
=1'/\¢in
=3%%in

="/16in
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10. Pondasi
Luas =20 x 20in
Luas bawah =50 x 50in
=20 in

Tinggi




BAB VI

PERANCANGAN ALAT UTAMA

Nama Alat  : Kolom Destilasi (Novita Andrian Kusuma 05.14.029)
Kode Alat  : D-130

Type : Sieve Tray

Fungsi . Memisahkan C4HgO sebagai produk utama dari campuran
Prinsip kerja :

Kolom Destilasi berupa bejana tegak, yang berdiri pada skirt dan pondasi
beton. Feed diumpankan ke dalam kolom yang memiliki plate yang tersusun
secara seri. Dalam operasi normal, uap bergerak ke atas melalui lubang-lubang
tray yang terdispersi oleh liquida yang mengalir di atasnya. Akibat kontak
tersebut, sejumlah liquida diuapkan, kemudian uap yang terjadi akan
dikondensasikan sebagai destilat.

Dari neraca massa Appendiks A dan neraca panas Appendiks B

1. Feed masuk

Rate = 51013,6137 kg/jam = 112464,6128 Ib/jam
Temperatur =95,75°C =368,75 K

2. Destilat
Rate = 37896,9914 kg/jam = 84628,7543 Ib/jam
Temperatur =95,01°C =368,01 K
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3. Bottom
Rate =12626,2626 kg/jam =27835,8585 Ib/jam
Temperatur = 96,95 °C =369,95 K

Tahap Perancangan:

1. Pcrancangap Kolom Distilasi
a. Jumlah plate yang dibutuhkan untuk mendapatkan hasil yang dikehendaki
b. Ukuran diameter kolom
c. Jarak antara tray (tray spacing)
d. Menentukan type tray
e. Konstruksi detail tray
2. Perencanaan nozzle
3. Perencanaan mekanis

4. Perencanaan skirt support dan pondasi

1. Menentukan jumlah plate
Dari Appendiks B Neraca Panas diketahui :
R =0,0446

R 0,0446
R+1  0,0446+1

=0,0427

Rmin = 0,0268

Rmin _ 0,0298

- = =(,0289
Rmin+1 0,0298+1
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Sehingga diperoleh :

Nmin

=0,17
(Christie J. Geankoplis, Transport Process & Unit Operation, 3" edition, hal. 688)

Penentuan jumlah plate minimum (Nmin) dengan menggunakan metode
Fenske (pers.11.7-12, Geankoplis 3™ hal 683). Relatif volatil (o) dari light

key, dihitung dari temperatur dew point top dan dew point bottom dimana :

aLp =2,2806

oLw =]

Xip =0,9999

Xup =(,0001

Xiw =0,0121

Xuw =0,9879

oLk =(awp x arw)'"?

(Christie J. Geankoplis, Transport Process & Unit Operation, 3" edition, per. 11-7-12, hal. 683)

= (2,2806 x 1)'?

=1,5102

lOg(XLD X XIIW)
= XHD XLW

loga.,

Nmin

(Christie J. Geankoplis, Transport Process & Unit Operation, 3™ edition, per. 11-7-11 hal. 683)

o 0,9999 « 0,9879
0,0001 0,0121

] = 33,0089 ~ 33 buah
log1,5102

Jumlah plate aktual ditentukan dengan Gilliand Correlation antara plate

aktual dengan refluk minimum dan plate teoritis, sehingga :
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N - Nmin N Nmin
N+l ~ N

(Emest J. Henley, Separation Process Principles, Gambar 9.11, hal. 510)

N - Nmin
N+1

=0,17
N-33 =0,I7T(N+1)
N-33 =0,17N+0,17
N = 40,1486 ~ 40 buah
Jadi jumlah plate aktual adalah 40 buah

2. Menentukan letak umpan masuk

Penentuan letak umpan masuk menggunakan metode Kirk-Bride s, dimana :

Xvur =0,0757
Xur =0,9243
Xiw =0,0121
Xup =0,0001
W% = 12626,2626 kg/jam
D = 37896,9914 kg/jam

2
Log _I:I.E = 0’206 log .)_(ﬂ X E X X;w
Ns Xr) D (X

(Christie J. Geankoplis, Transport Process & Unit Operation, 3™ edition, per. 11-7-21, hal. 687)

2
Log % — 0,206 log [[0,9243] 12626,2626 (0,0121) ]
S

0.0757 ) 37896,9914 " \ 0,0001

Log Ne _ 0,9825
Ns
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Ne

Ns =9,6051

NE=9,6051 N5 c.oovviiniiiiiiiiiiii e (n
Ne + Ns =40

NE =40 = NS ettt sbe bt saanes )

Substitusikan pers. (2) ke pers. (1) :
9,6051 Ns = (40 — Ns)
10,6051 Ns =40
Ns=3,7718 = 4
Ne + Ns =40
Ne = 36,2282 ~ 36
Jadi feed masuk pada plate ke - 36 dari atas dan ke - 4 dari bawah
. Menentukan distribusi beban massa pada kolom
Aliran uap masuk kondensor (V)
V =(R+1).D
=(0,0446 + 1) x 2130,2120 kmol/jam
V = 2225,2195 kgmol/jam = 4905,7188 lbmol/jam
Aliran liquida keluar kondensor (L)
L =RxD
=0,0446 x 2130,2120 kmol/jam

= 95,0075 kmol/jam = 209,4534 Ibmol/jam



Aliran uap keluar reboiler (V)
V’'=V+F(q-1)
=2225,2195 +2306,9087 x (1 - 1)
=2225,2195 kmol/jam = 4905,7189 lbmol/jam
Aliran liquida masuk reboiler (L)
L’ =L+(qxF)
=95,0075 + (1 x 2306,9087) kmol/jam
=2401,9162 kmol/jam = 5295,2645 Ibmol/jam
Enriching
V = 2225,2195 kgmol/jam = 4905,7188 lbmol/jam
L = 95,0075 kmol/jam = 209,4534 Ibmol/jam
Exhausting
> =2225,2195 kmol/jam = 4905,7189 lbmol/jam

L’ =2401,9162 kmol/jam = 5295,2645 Ibmol/jam
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Menentukan BM Campuran
Komponen Xyp Xb Xs Y Yo Yp BM
C4HzO 0,0757 | 0,0001 | 0,9879 | 0,1211 | 0,0001 | 0,9937 | 72,11
H,0 0,9243 | 0,9999 | 0,0121 | 0,8793 | 1,0002 | 0,0065 | 18,016

Total 1 1 1 1 1 1

90,126




Enriching

Bagian atas :

BM liquida= (Xp C4HzO x BM C4H;30) + (Xp H,0 x BM H20)

18,0214 Ib/Ibmol

BM uap

18,0268 Ib/lbmol
Bagian bawah :
BM liquida = (XF C4H;50 x BM C4H30) + (Xp H,0O x BM HzO)

=22,1109 Ib/lbmol

BMuap = (YrCsHsO x BM C4H;0) + (Yr H2O x BM H20) CH4OH x

= 24,4739 lb/lbmol

Exhausting

Bagian atas :

BM liquida = BM liquida bagian bawah enriching
= 22,1109 Ib/lbmol

BMuap = BM uap bagian bawah enriching
= 24,4739 Ib/lbmol

Bagian bawah :

BM liquida = (X H,0 x BM H;0) + (Xs C4HsO x BM C;H;O)
= 71,4555 Ib/lbmol

BMuap =(YsH,0 x BM H;0) + (Ys C4HsO x BM C4H;0)

= 71,7728 1b/lbmol

(Yp C4HsO x BM C4H30) + (Yp H20 x BM H,0) CH4OH



Perhitungan Beban Destilasi
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Uap Liquid

Ibmol/jam BM Ib/jam Ibmol/jam BM Ib/jam
Enriching
Atas 4905,7188 | 18,0268 | 88434,4117 | 209,4534 | 18,0214 | 3774,6435
Bawah 4905,7188 | 24,4739 | 120062,0713 | 209,4534 | 22,1109 | 4631,2032
Exhausting
Atas 4905,7188 | 24,4739 | 120062,0713 | 5295,2645 | 22,1109 | 117083.0638
Bawah 4905,7188 | 71,7728 | 352097,1743 | 5295,2645 | 71,4555 378375,7725

Perhitungan beban destilasi terletak pada Exhausting bagian bawah

L =378375,7725 lb/jam

V =352097,1743 Ib/jam

BM

BM

Perhitungan densitas campuran :

=71,4555

=171,7728

Densitas uap pada T = 95,01 °C = 368,01 K dan P =1 atm

Pv

_ BMxT, xP, _71,4555x273,15x1

V, xT, xP,

359 x368,01x1

=0,1477 Ib/f = 0,000276 g/cm® = 3,8455.10° mol/cm’

Densitas liquida pada T = 96,95 °C = 369,95 K dan P =1 atm

Densitas liquida : pL = A.B

(

T

l—
Tc] , p.=g/mL = g/cm’




Massa Massa p p
Komponen ] ; ;
(kg/jam) (Ib/jam) (kg/m”) (Ib/ft’)
C4HyO 12600,4499 | 277789519 | 12871952 | 8038
H0 38413,1638 | 84685,6609 | 1417,5739 88,4960
Total 51013,6137 | 112464,6128 | 5128,4569 320,1584
p = M total
m ,m
P P
o 112464,6128

27778,9519 + 84685,6609

80,3568

p =86,3361 Ib/ft’

88.4960

p = 1,6119 g/cm® = 0,0226 mol/cm’

4. Menentukan Surface Tension bahan (o)

=5 X.[Pi].pL

(Robert H. Perry & Cecil H. Chilton, Chem. Eng.'s Handbook, Edisi 5, pers. 3-71, hal. 3-241)

C4Hz0

H.O

: [P]
:[P]

= (11,5 x 2) +20)

= ((48 x 4) + (11,5 x 2) +20)

=304

43

(Robert H. Perry & Cecil H. Chilton, Chem. Eng. 's Handbook, Edisi 5, tabel 3-317, hal. 3-241)

Perhitungan jumlah Parachor [P]

Komponen | m(kgmol/jam) Xi P Xix P
C4HgO 174,7393 0,0757 304 23,0128
H,0 2132,1694 0,9243 43 39,7449
Total 1,0000 62.7577

2306,9087




Surface tension pada bahan (¢ ') = 62,7577 dyne/cm

o =2,8146 dyne/cm

S. Dasar Perancangan Kolom Distilasi

L =378375,7725 Ib/jam

V =2352097,1743 Ib/jam

pL

Pv

= 86,3361 Ib/ft’

=0,1477 lb/fi®

a. Menentukan diameter tray dan spacing kolom destilasi

G=C \/PV(PL =pv)
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(Ernest E. Ludwig, Design for Chemical & Petrochemical Plants, pers. 8-81, hal. 55)

d = 3
G

Harga shell

Harga tray

Harga downcomer

Harga Total

= 2.D(T/12) x h,

= (1 -0,05).1/4.D* x hy

0,6.T/12 xhs

(hy =$2,8/f%)

(hs

(hy =$0,79/f2)

=$0,5/f%)

Harga Shell + Harga Tray + harga Downcomer

Dari Gambar 8-38. Ernest E. Ludwig, hal. 56 didapatkan harga C pada

o =2,8146 dyne/cm, sehingga :

Tabel perhitungan diameter tray dan tray spacing kolom destilasi

T |C G D Harga (T/ft%) Total
(in) (/%) | (f) shell tray | downcomer

101170 | 606,5458 | 27,2256 | 199.4731 | 436,6930 | 6,8064 | 642,9725
12 1950 | 891,9791 | 22,4508 | 197,3877 | 2969512 | 6,7352 | 501,074
151340 | 1213,0015 | 19,2514 | 211,5732 | 2183465 | 7,2193 | 437,1390
18 | 420 | 1498,5248 | 17,3212 | 228,4319 | 176,7567 | 17,7945 | 412,9831




20 | 450

1712,5998

16,2025

237,4205

154,6621

8,1012

VI-1i

400,1838

24 | 520

1855,3165

15,5668

273,7275

142,7650

9,3401

425,8326

Diambil T = 20 in dengan d = 16,2025 ft = 194,43 in, karena mempunyai

harga yang paling murah.

b. Menentukan type aliran :

378375,7725 Ib/jam “ 7,48 gal/ft’

86,3361 Ib/ft’

60 menit

=546,5079 gpm

546,5079 gpm, d = 16,2025 ft, dari gambar 8.63 Ernest E. Ludwig hal. 96,

type aliran “Cross Flow”.

c. Pengecekan terhadap liquid head (hd)

Qmax

Qmin

how max

hw
hy max

hy min

[ Qmax
| 2,98 Lw |

[ Qmin
[ 2,98 Lw |

1%

1%

=15-35in

= hw + how max

= hw + how min

13%xL = 1,3 x 546,5079 gpm = 710,4603 gpm

0,7 xL = 0,7 x 546,5079 gpm = 382,5555 gpm

untuk d = 16,2025 ft = 194,43 in, T = 20 in, Sieve Tray dan cross flow
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Lw/d 0,55 0,6 0,65 0,7 0,75 0,8

—
w (i) 89114 | 97215 | 10,5316 | 11,3418 | 12,1519 | 12,9620

Howmax (in) | g 945 84410 | 8,0024 7,6166 7,2742 6,9679

Howmin(in) | 59205 | 55868 | 52965 | 50412 | 48146 | 46118
hW (ln) 1’5 1’5 ],5 1,5 1,5 1$5
hl min (in)

7,4205 7,0868 6,7965 6,5412 6,3146 6,1118

Diambil optimalisasi diameter kolom destilasi sesuai dengan :

Lw/d = 55 %, dengan Lw =8,9114 in

hw — hc = Yain

hc = (1,5-%)in= 1,25 in

Ac =Lwxhec =89114in x1,25in
= 11,1393 in® = 0,8611 f’

Ad  =4%At

(Ernest E. Ludwig, Design for Chemical & Petrochemical Plants, Gambar 8.48, hal. 777)
=4 % x W4 D?
=8,2432 2

Mencari harga Ac :

Ac pada hc = 1,5 in sehingga hc = 1,25 in —

_ hcLw _1,25x8,9114
144 144

AcC

=0,0774 i

Ac pada hc = 3,5 in sehingga hc = 3,25 in —

_ helw _3,25x89114
144 144

Ac =0,2012 ft?
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Ap = 02012 fi? (harga terkecil dari Ac dan Ad)

- 2
hd  =0,03 Q max
100 Ap

=0,03

[ 710,4603 |
| 100 0,2012

hd =0,0934 in < 1 in (memenuhi)
. Pengecekan harga tray spacing (T)
Untuk Lw/d = 55 %, didapatkan :
wWd =8,5%d
(Ernest E. Ludwig, Design for Chemical & Petrochemical Plants, Gambar 8.48, hal. 77)
= 16,5266 in

2d =Y x 16,2025 ft = 8,1013 ft

-
I

>
1l

3in (luas daerah penenang / calming zone)

- e Wd + Ws
12

8,1013 -

16,52g6+3 — 64741

Aa

L4 X
Z(X\/rz —x% +r?sin '——]

r

2(6,4741\/8,]0132 —6,4741* +8,1013”sin™ 6,4741]

8,1013

7026.3004 f*

Susunan lubang : segitiga

Ao _ 0,9065
Aa n?
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N 2,5 3 3,5 4 4,5

Aa () | 7026 3004 |7026,3004 | 7026,3004 | 7026.3004 | 7026,3004

Ao (ft%)

1019,0946 | 707,7046 | 519,9462 | 398,0838 | 314,5354

Untuk Lw/d =55 % maka Ad = 4 %.At

V = 352097,1743 Ib/jam = 352097,1743 = 646,4294 f/dt

0,1513 Ib/ft> x 3600 dt/jam

Vmax =13 x V=1,3 x 646,4294 = 840,3583 ft’/dt
Vmin =0,7 x V =0,7 x 646,4294 = 452,5006 ft*/dt
Untuk n = 4,5 ; Uomax:
Uo max - Vmax
Ao
_ 840,3583 _ 26717 R
314,5354
Ac =At-Ad

= (Y%.1.D?) - (4%.At)

=197,8357 fi?

2
tp =12 2¥ |i,14 22 04(1 25-3) (l+@)
P 2xge Ac Ac

01477 26717 | 25_314,5354 (1 3145354)<ns1:XMLFault xmlns:ns1="http://cxf.apache.org/bindings/xformat"><ns1:faultstring xmlns:ns1="http://cxf.apache.org/bindings/xformat">java.lang.OutOfMemoryError: Java heap space</ns1:faultstring></ns1:XMLFault>