PRA RENCANA PABRIK

HIDROGEN DARI BATUBARA DENGAN PROSES 4
GASIFIKASI LURGI
KAPASITAS 5000TON/TAHUN

PERANCANGAN ALAT UTAMA
REAKTOR GASIFIKASI
SKRIPSI

Disusun Oleh:
HENOKH IMANUEL WAHYU SENOAJI SINAMBELA 1014020

JURUSAN TEKNIK KIMIA
FAKULTAS TEKNOLOGI INDUSTRI
INSTITUT TEKNOLOGI NASIONAL MALANG
2014



et L I
IR RS

":.l-.n 0

. I“T)v Tl

Tt

ORF7 P2 tY] fw

i e "’\;(?t,,b'ﬂ At

PR AR AT

s .A ssONSLL




LEMBAR PERSETUJUAN

PRA RENCANA PABRIK

HIDROGEN DARI BATUBARA DENGAN PROSES
GASIFIKASI LURGI
KAPASITAS 5000 TON/TAHUN

PERANCANGAN ALAT UTAMA
REAKTOR GASIFIKASI

SKRIPSI

Diajukan Sebagai Syarat Menempuh Wisuda
Sarjana Teknik Kimia Jenjang Strata Satu (S-1)
Di Institut Teknologi Nasional Malang

Disusun Oleh:
HENOKH IMANUEL WAHYU SENOAJI SINAMBELA 1014020

Malang, 23 Agustus 2014

Menyetujui,

NIP. Y1039900330 NIP. 195808021991032001

ii



FAKULTAS TEKNOLOGI INDUSTRI

Nama . HENOKH IMANUEL WAHYU SENOAJI SINAMBELA
NIM . 1014020
Jurusan/Program Studi  : TEKNIK KIMIA
Judul Skripsi . PRA RENCANA PABRIK HIDROGEN DARI BATUBARA
DENGAN PROSES GASIFIKASI LURGI
KAPASITAS 5000 TON/TAHUN

Dipertahankan dihadapan Tim Penguji Ujian Skripsi Jenjang Strata Satu (S-1) pada:
Hari : Kamis

Tanggal . 14 Agustus 2014

Nilai : B+

Penguji Pertama,

Jimmy, ST, MT.
NIP. Y 1039900330




PERNYATAAN KEASLIAN SKRIPSI

Saya yang bertanda tangan dibawah in:

Nama : HENOKH IMANUEL WAHYU SENOAIJI SINAMBELA
NIM : 1014020

Jurusan/Program Studi : Teknik Kimia (S-1)

Menyatakan dengan sesungguhnya bahwa Skripsi yang berjudul:

PRA RENCANA PABRIK

HIDROGEN DARI BATUBARA DENGAN PROSES GASIFIKASI LURGI
KAPASITAS 5000 TON/TAHUN

Adalah Skripsi hasil karya saya sendiri, bukan merupakan duplikasi serta tidak
mengutip atau menyadur sebagian atau seluruhnya dari karya orang lain yang tidak

disebutkan dari sumber aslinya.

Malang, 23 Agustus 2014

Yang membuat

METERAT 4
TEMP]:L 43 pemyataan,

Ay sus; xS

4CAT9ABF1 73032991

FMMM!!JIUHAH
6000,
l.A- AT

Henokh Imanuel W.S.S

v



KATA PENGANTAR

Puji syukur penyusun panjatkan kehadirat Tuhan Yang Maha Esa yang telah

melimpahkan Kasih Karunia dan Penyertaan-Nya sehingga penyusun dapat menyelesaikan

skripsi yang berjudul Pra Rencana Pabrik Hidrogen dari Batubara Dengan Proses
Gasifikasi Lurgi Kapasitas Produksi 5000 Ton/tahun.

Skripsi ini diajukan sebagai syarat dalam menempuh ujian Sarjana Jenjang Strata

Satu (S — 1) di Jurusan Teknik Kimia Fakultas Teknologi Industri, Institut Teknologi

Nasional Malang. Atas terselesaikannya skripsi ini penyusun mengucapkan terima kasih

kepada:

1.
2.

Ir. Soeparno Djiwo, MT., selaku Rektor Institut Teknologi Nasional Malang.
Jimmy, ST., MT., selaku Ketua Jurusan Teknik Kimia Institut Teknologi Nasional
Malang.

3. Prof. Dr. Ir. Tri Poespowati, MT., selaku Dosen Pembimbing skripsi.

® N @

Bapak Ibu Dosen Jurusan Teknik Kimia yang telah memberikan bantuan besar
dalam terselesaikannya skripsi ini.

Papa dan Mama ku tercinta yang telah memberikan dukungan dan doa.

Denny Fernandes, sebagai partner pengerjaan skripsi ini.

Sahabat-sahabatku yang selama ini banyak memberikan semangat.

Semua pihak yang tidak dapat penyusun sebutkan satu-persatu, yang membantu
terselesaikannya skripsi ini.

Penyusun mengharapkan agar skripsi ini dapat berguna, terutama bagi seluruh

mahasiswa Jurusan Teknik Kimia. Penyusun menyadari bahwa skripsi ini jauh dari

sempurna sehingga kritik dan saran yang sifatnya membangun sangat penyusun harapkan.

Malang, 23 Agustus 2014

Penyusun



DAFTAR ISI

HALAMAN JUDUL ....coointiiriititirrstecinnnessesssssencsnsstessssssisnssninsnans i
LEMBAR PERSETUJUAN ......ccovimirmrniertenrsesnestesesnssssstsassasssssneansnens i
BERITA ACARA UJIAN SKRIPSI ...t iii
PERNYATAAN KEASLIAN SKRIPSI ........covimiiniiiiiiniiinnnns iv
KATA PENGANTAR........coiviiintnentnnernssnestssnsscsssssasesssaissinnsnses v
DAFTAR IS ... oeeeeerincciitninicnetsinsesnssnesss e snnsetessessssesuessesssansns vi
DAFTAR TABEL ....cucoiiiiititititeeetnestesiesaeeestssesestsscsncnesisesans vii
DAFTAR GAMBAR.........cociirirrintininreiesiessssssassstssesssassssssasanns viii
INTISARIT ......oetrireeerenseresiesississesnissssssnssssssssssnsassnssssssstessssssesssssssensss ix
BAB I PENDAHULUAN ....coociniiinimiiitnineniesiessseesecssssssisssnssissesesenas I-1
BAB II SELEKSI DAN URAIAN PROSES ... II-1
BAB III NERACA MASSA......oorinrererentesnssnsnssescesssssssestesissinies II-1
BAB IV NERACA PANAS ......oorrntrnesssnesnsissnssstssssnisnsians Iv-1
BAB V SPESIFIKASI ALAT .....cooninirmrireieennesesesteseesesnencssssissincas V-1
BAB VI PERANCANGAN ALAT UTAMA .....corniiniiniicnns VI-1
BAB VII INSTRUMENTASI DAN KESELAMATAN KERJA........... VII-1
BAB VIII UTILITAS ...ttt nennenressesesesnsnessssssssssensens VIII-1
BAB IX TATA LETAK ....coooirreneiretneensassteeessessscsscscncncnsens IX-1
BAB X STRUKTUR DAN ORGANISASI PERUSAHAN................... X-1
BAB XI ANALISA EKONOMI .......coirieieecninecsicsssesscsninccnnans XI-1
BAB XII KESIMPULAN.....ccooiiimitiirrereenessestssnessesesseneensssesissesnsas XII-1
DAFTAR PUSTAKA
APPENDIKS A. PERHITUNGAN NERACA MASSA.................... APP.A-1
APPENDIKS B. PERHITUNGAN NERACA PANAS.................... APP.B-1
APPENDIKS C. PERHITUNGAN SPESIFIKASI PERALATAN.. APP.C-1
APPENDIKS D. PERHITUNGAN UTILITAS .....cveeeccnniiinininnne APP.D-1
APPENDIKS E. PERHITUNGAN ANALISIS EKONOMI ............ APP.E-1

vi



DAFTAR TABEL

Tabel 1.1. Data Impor Hidrogen di Indonesia............cccooveurvrcncrncinenisinecnessenes I-4
Tabel 2.1. Perbandingan Proses Produksi Hidrogen........ccooueeivienriiiniceinnncrnnnees 11-4
Tabel 3.1. Neraca Massa pada Vibrating SCIeen ..........ccvevervvererreseceeisverneennns I1-2
Tabel 3.2. Neraca Massa pada Reaktor Gasifikasi........c..coocerrurrecrvevcrcnnrrecrnennnas I1-3
Tabel 3.3. Neraca Massa di SCIUbDET........ccceoceervnvirvicniivrnncrneneniseeeeressesnennes I11-4
Tabel 3.4. Neraca Massa di Steam Methane Reformer..........cccvevvevnvinnvvninncnnen. II1-5
Tabel 3.5. Neraca Massa di Desulfurizer .........ccccocerveecumensininsenrccnsenncnsinsinsecsinnens I11-6
Tabel 3.6. Neraca Massa di Shift CONVEITET ........cccoveiererrrruenrerisecrieesesincseeseesenne I1-7
Tabel 3.7. Neraca Massa di Flash Drum ........cccooceccevenininccinincnnsnncicsccsnessnnens I11-8
Tabel 3.8. Neraca Massa di Tangki Pengencer .........ccccouvvevinininniininnnncnnnncnnns I11-8
Tabel 3.9. Neraca Massa di ADSOTDET .......c.ccevirvevenrceicrieriersenscssessisiessnsessisnssessnnne 11-9
Tabel 3.10. Neraca Massa di SPPET ...cccocevreeereerervenrinesiossneiosenenneisnesssssens [1-10
Tabel 5.1. Ringkasan Spesifikasi Peralatan ..........c.ccoceveviviiveniniinnvnrnncenenennens V-1
Tabel 7.1. Pemasangan Alat Control pada Peralatan Proses Produksi................. VII-2
Tabel 7.2. Jenis Alat Pelindung yang harus Digunakan............cccoeeevcecucrecrerncnenns VII-7
Tabel 10.1 Jadwal Penggantian Grup.........ccccoceererceeruerucsesriseninsnsnnsniesnsnssessennens X-13
Tabel 10.2 Perincian Kebutuhan Tenaga Kerja Pabrik Hidrogen..........ccccueeveuenene X-16
Tabel 10.3 Daftar Upah Karyawar ...........coccveevminnniiniinisisniiininennisssnes X-20
Tabel 11.1. Cash Flow untuk NPV selama 10 tahun ..........cccccevvvenvviinnrinrcnnennes XI-10
Tabel 11.2. Cash Flow untuk IRR......ccccceeirveininvirrinnireenniecnninnnennnennncsnesssssnes XI-10

vii



Gambear 1.1.
Gambar 2.1.
Gambar 2.2.
Gambar 2.3.
Gambar 2.4.
Gambar 2.5.
Gambar 2.6.
Gambar 4.1.
Gambar 4.2.
Gambar 4.3.
Gambar 4.4.
Gambar 4.5.
Gambar 4.6.
Gambar 4.7.
Gambar 4.8.
Gambar 9.2.
Gambar 10.1.
Gambar 11.1.

DAFTAR GAMBAR

Peta Lokasi Pabrik Hidrogen .........ccccceceecenveeneecenuecncrecseessenes I-10
Diagram Alir Proses Lurgi......c..coccecevcenverncrinuncinnincninenenennnnns 1I-1
Fixed Bed GaSIfIer ..........ecuueveeeeeeseeereneenireerereneesssessecsesssssssssesss 11-2
Diagram Alir Proses WinkIer..........cccooevveninuisnvinisericsenennins II-2
Fluidized Bed GaSIfier .........uuueueeveneeerenceenenereriesessescessncnens I1-3
Diagram Alir Proses TeXaco........cccoorveeeererenvrrerunrenninircssesesncsenss II-3
Entrained Flow Bed GaSifier ..............cueeeeevevrnvuenenvecnensiesuens 1I-4
Blok Diagram Neraca Panas Reaktor Gasifikasi ........c.cccceunene. V-1
Blok Diagram Neraca Panas Cooler I...........ccccovvvvvvuvvnncnnennnns Iv-2
Blok Diagram Neraca Panas Steam Methane Reformer........... Iv-2
Blok Diagram Neraca Panas Cooler IL..........ccoceeuevrecncnennnen. V-3
Blok Diagram Neraca Panas Shift Converter ..........cccoveeveuneeee. V-4
Blok Diagram Neraca Panas Stripper .........ccoceevveerevvenecrvesuenns IvV-4
Blok Diagram Neraca Panas Cooler Il ...........cccocvvveivennnnnens IV-5
Blok Diagram Neraca Panas Cooler IV ..........ccoveeverivicrncncnnnns IV-6
Tata Letak Pabrik Hidrogen........cc.ceccevvcevenviveenvenscnincenncnnes IX-2
Struktur Organisasi Pabrik Hidrogen.........cocecevevinrnviennuennnnnns X-11
Grafik Break Even Point (BEP).........coovueviveeveereeninsensinccncnns XI-8

viii



PRA RENCANA PABRIK HIDROGEN DARI BATUBARA DENGAN PROSES
GASIFIKASI LURGI KAPASITAS 5000 TON/TAHUN

Disusun Oleh: Dosen Pembimbing:
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INTISARI

Hidrogen yang memiliki rumus (H;) merupakan senyawa yang banyak sekali tersedia di
muka bumi ini. Hampir 75% dari total massa unsur alam semesta. Sejumlah besar
hydrogen diperlukan dalam industry petrokimia dan kimia. Salah satunya adalah dalam
proses pembuatan ammonia. Proses yang digunakan pada pembuatan hydrogen ini
adalah dengan proses gasifikasi lurgi dengan menggunakan bahan baku batubara,
oksigen, dan H,O.

Pabrik Hidrogen ini direncanakan didirikan di Kutai Kertanegara, Kalimantan Timur
dengan kapasitas produksi 5000 ton/tahun dan mulai beroperasi pada tahun 2017.
Proses yang digunakan adalah gasifikasi lurgi, dengan system kontinyu dengan waktu
operasi 330 hari/tahun dan 24 jam/hari. Utilitas yang digunakan meliputi air proses,
steam, bahan bakar, dan listrik. Bentuk perusahaan yang diterapkan adalah PT
(Perseroan Terbatas) dengan struktur garis dan staf. Dari Hasil perhitungan TCI =
Rp.969.327.883.376; ROI setelah pajak = 19,3%; IRR = 19,05%; POT = 3,41 tahun;
BEP = 49,91%. Dari hasil perhitungan analisa ekonomi tersebut disimpulkan bahwa
pabrik Hidrogen ini layak untuk didirikan.

Kata kunci: hidrogen, batubara gasifikasi,
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BAB I
PENDAHULUAN

1.1. Latar Belakang

Pada paruh kedua abad ke-17, Boyle menghasilkan gas hidrogen (H;) untuk
pertama kalinya melalui melarutkan besi ke dalam asam sulfat. Pada tahun 1766,
Cavendish mempublikasikan nilai untuk berat spesifik dan massa jenis hidrogen.
Karena memiliki massa jenis yang rendah, hidrogen digunakan sebagai gas pengisi
balon udara oleh C. Charles pada tahun 1783. Ditahun yang sama, Lavoisier
menemukan produk gas yang mudah terbakar sebagai hasil dari pemisahan
“hydrogenium™(generator air), dimana H diturunkan sebagai simbol elemen.

Kemudian pada tahun 1898, Dewar menerapkan Linde-Proses untuk proses
pencairan hidrogen pertama kalinya. Pada tahun 1963, Amerika Serikat mulai
menggunakan hidrogen dan oksigen untuk pendorong roket di Cape Kennedy untuk
pertama kalinya. Untuk menghindari efek gas rumah kaca dan kontaminan lainnya di
atmosfer, hidrogen telah dianggap sebagai sumber energi untuk infrastruktur lalu lintas
modern dalam waktu 20-30 tahun.

Kebutuhan akan hidrogen di Indonesia terus meningkat, sehingga perlu
mengimpor dari negara lain seperti Jepang, Thailang, China, Malaysia, Singapore dan
negara lainnya.

(Heinz-Wolfgang Hiring, Industrial Gases Processing)
1.2. Sifat-sifat Fisika dan Kimia Bahan Baku dan Preduk
1.2.1 Bahan Baku

1. Batubara
Sifat-sifat fisika
- Bentuk : Padat
- Warna : Hitam
- Densitas : 1350 kg/m3

Spesific gravity : 1,4

Sifat-sifat termofisik

- Cp 1 937,84 J/kg.K
Sifat-sifat kimia

- Korosi : tidak korosif
I-1



- Kelarutan
Komposisi

- C (Karbon)

- H (Hidrogen)
- N (Nitrogen)
- S (Sulfur)

- O (Oksigen)
- Ash

1.2.2 Bahan Penolong

1.

Oksigen
Sifat-sifat fisika

- Bentuk

- Warna

- Titik didih

- Titik leleh

- Densitas

- Spesific gravity

Sifat-sifat termofisik

: sukar larut dalam air

: 76,60 %
16,90 %

: 1,50 %
: 1,60 %
: 9,40%
:4%

: Gas

: Tidak berwarna
:-183°C
:-218,7°C

: 1,429 kg/m’

: 0,06946 (A)

- Viscositas : 1,51 x 10™* (T=100 K)
- Cp 29,4 J/mol.K
Sifat-sifat kimia
- Korosi : korosif
- Kelarutan : larut dalam air
. Monoethanolamine (MEA)
Sifat Fisika
- Bentuk : Liquid
- Warna : Tidak berwarna
- Titik didih :170°C
- Titik leleh : 10°C
- pH 1 12,1
- specific gravity 11,02

I-2
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Sifat kimia
- Kelarutan : Larut dalam air
Sifat termofisik
- Cp : 0,76 J/mol.K
1.2.3 Produk
1. Hidrogen
Sifat-sifat fisika
- Bentuk : Gas
- Warna : Tidak berwarna
- Titik didih :-252,8°C
- Titik leleh :-259,2°C
- Densitas : 899 kg/m’

- Spesific gravity 132

Sifat-sifat termofisik

- Viscositas :9,45x10™ (T=20 K)

- Cp : 28,82 J/mol.K

Sifat-sifat kimia

- Korosi : tidak korosif

- Kelarutan : sedikit sekali larut dalam air, alkohol dan eter

1.3 Analisa Pasar
1.3.1 Analisa Ekonomi Berdasarkan Reaksi

Pada pembuatan hidrogen dari gasifikasi batubara dengan tahapan reaksi sebagai
berikut:
C+H,0 ——» CO+H;
CO+H,O0 —» CO,+H;
C+2H,0 — CO,+2H,

Nama bahan Rumus Berat Harga satuan Harga total
kimia | molekul ($/kg) ($/kg .mol.)
Carbon C 12 0,1 1,2
Reaktan - :
© H,0 H,0 | 18,06 0,21 3,7926
Hidrogen H, 2,016 2 4,032
Produk Carbon
dioksida CO, 44,01 0,46 20,2446
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Keuntungan = ((2 x 4,032) + 20,2446) — (1,2 + (2 x 3,7926))
=US $ 19,5235 / kg.mol
=Rp. 214757.4 /kg.mol
Dari analisa pasar diatas menunjukkan keuntungan dan pabrik ini layak untuk
didirikan.
1.3.2 Perkiraan Kapasitas Produksi

. Nilai impor hidrogen dapat dilihat pada tabel 1.1 di bawah ini.

Tabel 1.1. Data impor hidrogen di Indonesia

Data Impor (tahun) | Import (kg) | Kenaikan (%)

2008 1.163.862 0
2009 974.445 -16,27%
2010 1.778.202 82,48%
2011 1.505.144 -15,36%
2012 1.558.133 3,52%
2013 1.554.131 -0,26%

kenaikan import rata-rata 9,02%

(Sumber : Badan Pusat Statistik, 2014)
Pemilihan pabrik hidrogen ini sangat didukung oleh beberapa hal:

a. Hidrogen merupakan senyawa organik yang mempunyai banyak kegunaan,
misalnya sebagai bahan baku dalam industri amoniak, asam klorida, methanol
serta juga dapat digunakan sebagai bahan bakar roket.

b. Kebutuhan akan hidrogen relatif meningkat setiap tahunnya.

Perhitungan kapasitas pabrik hidrogen pada tahun 2018
a. Menentukan faktor pertumbuhan
F =P+
Dimana : F = Perkiraan impor pada tahun 2018
P =Kapasitas pabrik baru
i =% Kenaikan rata-rata impor setiap tahun dalam %
n = Selisih tahun =2018-2013 =5
F =P +1i)"
= 1.554.131 (1 + 0,0902)°
=2.393.418 kg
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=2.393,418 ton/tahun
Diperkirakan ekspor sebesar 40% dari perkiraan impor, maka didapatkan:
Ekspor =2.393,418 x 40%
= 957,3672 ton/tahun
Kapasitas pabrik baru =2.393,418 + 957,3672
=3350,7852 ton/tahun =~ 5000 ton/tahun
Jadi peluang kapasitas tahun 2018 sebesar 5000 ton/tahun.

1.4. Penentuan Lokasi Pabrik

Pemilihan lokasi dari sutau perusahaan sangat penting sehubungan dengan
perkenbangan ekonomi social kemasyrakatan. Hal ini akan berpengaruh pada
kedudukan perusahaan dalam persaingan serta kelangsungan hidup perusahaan
selanjutnya.

Oleh karena itu perlu diadakan seleksi dan evaluasi, sehingga lokasi terpilih
benar-benar memenuhi persyratan bila ditinaju dari segala segi. Factor-faktor yang
harus dipertimbangkan dalam pemilihan lokasi pabrik dapat digolongkan menjadi dua,
yaitu :

1. Faktor utama

—~ Penyediaan bahan baku

— Pemasaran (marketing)

— Utilitas (bahan baker, sumber air dan listrik)

— Keadaan geografis dan masyarakat
2. Faktor khusus

— Transportasi

— Tenaga kerja

— Buangan pabrik (dipposal)

— Pembuangan limbah

— Site dan karakteristik dari lokasi

— Peraturan perundang-undangan
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9.1.1 Faktor Utama

A. Penyediaan bahan baku
Ketersediaan dan harga bahan baku sering menentukan penentuan lokasi dari

suatu perusahaan/pabrik. Ditinjau dari faktor ini, maka pabrik hendaknya

didirikan dekat dengan sumber bahan baku yang meliputi :

Letak sumber bahan baku

Kapasitas sumber bahan baku tersebut dan beberapa lama sumber tersebut
dapat dindalkan pengadaanya.

Kualitas bahan baku yang ada serta apakah kualitas ini sesuai dengan
persyaratan yang dibutuhkan

Cara mendapatkan bahan baku den pengangkutannya

B. Pemasaran (marketing)

Marketing merupakan salah satu faktor yang sangat penting didalam suatu pabrik

atau industri karena berhasil atau tidaknya pemasaran akan menentukan

keuntungan industri tersebut. Hal-hal yang perlu diperhatikan adalah :

C. Utilitas

Dimana produk akan dipasarkan (daerah marketing)

Proyeksi kebutuhan produk pada masa sekarang dan akan datang

Pengaruh persaingan dagang

Jarak pemsaran dari lokasi dan bagaimana sarana pengangkutan untuk

mencapai daerah pemasaran

Faktor utilitas menjadi sangat penting karena menyangkut kelancaran produksi.

Utilitas meliputi kebutuhan air, listrik dan bahan bakar.

1. Air

Air merupakan yang sangat penting akan sutau industri kimia. Air digunakan

untuk keperluan industri proses, media pendingin, air umpan boiler, air

sanitasi, serta kebutuhan lainnya. Untuk memenuhi kebutuhan ini, air dapat

diambil dari tiga macam sumber yaitu air sungai, air kawasan dan air PDAM

Hal-hal yang perlu diperhatikan adalah :

Sampai berapa jauh sumber ini dapat melayani pabrik

Kualitas sumber air yang tersedia
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— Pengaruh musim terhadap kemampuan penyediaan air
Untuk memenuhi kebutuhan air sehari-hari diambil dua sumber : air sungai
dan air PDAM. Air sungai diolah terlebih dahulu pada unit utilitas untuk
menghasilkan air yang berkualitas sesuai dengan ketentuan. Apabila dalam
masa kemarau air sungai surut maka digunakan air PDAM untuk memenuhi
kebutuhan sehari-hari, jadi air PDAM hanya bersifat cadangan. Air PDAM
juga digunakan sanitasi dan untuk kebutuhan proses (air pendingin)
2. Listrik dan bahan bakar
Listrik dan bahan bakar dalam industri mempunyai peranan yang sangat
penting terutama bagi motor penggerak, selain sebagai penerangan dan untuk
memenuhi kebutuhan karyawan lainnya
Hal-hal yang perlu diperhatikan adalah :
— Ada atau tidaknya serta jumlah tenaga listrik di daerah tersebut
— Harga tenaga listrik didaerah tersebut
— Persediaan tenaga listrik dan bahan bakar di masa mendatang
— Mudah atau tidaknya mendapatkan bahan bakar
Sumber listrik diperoleh dari PLN, walaupun demikian tenaga generator
sangat diperlukan sebagai cadangan yang harus siap bila setiap saat diperlukan
karena listrik PLN tidak akan selamanya berfungsi dengan baik yang
disebabkan pemeliharaan atau perbaikan jaringan listrik.
D. Keadaan geografis dan masyarakat
Keadaan geografis dan masyarakat harus mendukung iklim industri untuk
menciptakan kenyamanan dan ketentraman dalam bekerja. Hal-hal yang perlu
diperhatikan :
— Kesiapan masyarakat setempat untuk berubah menjadi masyarakat industri.
— Keadaan geografis yang menyulitkan konstruksi akan berpengaruh
terhadap spesifikasi peralatan dan konstruksi peralatan
— Gempa bumi, banjir, angin topan, dll
— Kondisi tanah tempat pabrik berdiri yang dapat menyulitkan pemasangan
konstruksi bangunan atau peralatan proses
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9.1.2 Faktor Khusus

A. Transportasi
Masalah transportasi perlu dipertimbangkan agar kelancaran supply bahan baku
dan penyaluran produk akan dapat terjamin dengan biaya yang serendah
mungkin serta dalam waktu singkat. Karena itu perlu diperhatikan faktor-faktor
yang ada, seperti :

— Jalan raya yang dilalui kendaraan
— Sungai yang dapat dilayari kapal/perahu
— Adanya pelabuhan dan lapangan udara
B. Tenaga kerja
Kebutuhan tenaga kerja baik tenaga kasar atau tenaga ahli perlu diperhatikan
karena akan berpengaruh terhadap kinerja dan kelancaran dari perusahaan.
Tingkat pendidikan masyrakat dan tenaga kerja juga menjadi pendukung pendirian
pabrik ini. Hal-hal yang perlu diperhatikan adalah :
~ Mudah atau tidaknya mendapatkan tenaga kerja yang diinginkan
— Keahlian dan pendidikan tenaga kerja yang tersedia
~ Tingkat penghasilan tenaga kerja di daerah tersebut
C. Buangan pabrik
Apabila buangan pabrik (waste disposal) berbahaya bagi kehidupan disekitarnya,
maka yang harus diperhatikan adalah :
— Cara menentukan bentuk buangan, terutama yang berhubungan dengan
peraturan pemerintah dan peraturan setempat
— Masalah polusi atau efek samping dari polusi yang mungkin timbul
D. Pembuangan Limbah
Hal ini berkaitan dengan usaha pencegahan terhadap pencemaran lingkungan yang
disebabkan oleh buangan pabrik yang berupa gas, cair maupun padatan dengan
memperhatikan ketentuan-ketentuan pemerintah.
E. Site dan Karakteristik dari lokasi
Hal-hal yang harus diperhatikan dalam pemilihan lokasi adalah :
— Apakah lokasi tersebut meupakan daerah bebas sawah, rawa, bukit, dan

sebagainya.
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— Harga tanah yang relative rendah memungkinkan untuk perluasan pabrik
dan fasilitas pendukung lainnya.
~ Apakah termasuk daerah pedesaan atau perkotaan.
F. Peraturan perundang-undangan
Hal-hal yang harus diperhatikan adalah :
— Ketentuan-ketentuan mengenai daerah tersebut
— Ketentuan mengenai jalur untuk berdirinya industri didaerah tersebut
— Peraturan perundang-undangan dari pemerintah dan daerah setempat
Berdasarkan beberapa pertimbangan faktor-faktor diatas, maka daerah yang
menjadi alternatif pilihan lokasi pendirian Pabrik Hidrogen dari Batubara
adalah:
— Dekat dengan sumber bahan baku
— Tersedianya kebutuhan air, tenaga listrik dan bahan bakar
— Fasilitas transportasi yang memadai
— Tersedianya tenaga kerja yang cukup
Berdasarkan beberapa pertimbangan faktor-faktor diatas, maka daerah yang
menjadi alternatif pilihan lokasi pendirian pabrik hidrogen adalah di Kutai Kertanegara.
Hal ini dikarenakan Kutai Kertanegara masih terbilang cukup banyak area yang bisa
digunakan untuk pembangunan pabrik besar, selain itu dalam hal transportasi dapat
dikatakan memiliki akses yang cukup mudah. Sehingga untuk pendistribusian keluar
pulau Kalimantan terbilang mudah dan lebih efisien.



Gambar 1.1 Peta Lokasi pra rencana pabrik hidrogen




| BABII |
SELEKSI DAN URAIAN PROSES

2.1  Proses Produksi Hidrogen
Pada pembuatan hidrogen dengan proses gasifikasi batubara secara umum
dikenal berbagai macam proses, yaitu:
1. Proses Lurgi
2. Proses Winkler
3. Proses Texaco
'2.2.1 Proses Lurgi
Gasifikasi dengan tipe fixed bed yang paling diutamakan adalah gasifikasi
dengan menggunakan proses lurgi. Proses lurgi ini mempunyai ciri khas beroperasi
pada tekanan tinggi (363-406 psi) dengan suhu operasi 300 - 760 °C. dengan
‘menggunakan steam-udara atau oksigen untuk menghasilkan gas sintesis dari batubara.
Peralatan utama yang digu_nakan adalah reaktor gasifikasi/gasifier dengan sisi yang
bertekanan dan dilapisi dengan jaket air yang menghasilkan uap yang digunakan untuk
bahan bakar gasifier. Suhu gas yang keluar dari gasifier berkisar antara 300-500 °C.
Batubara yang sudah dikecilkan dimasukkan dari bagian atas gasifier yang disebut
hooper dan bergerak kebawah melewati bed. Oksigen dan steam masuk melalu bagian
bawah gasifier, sehingga terjadi kontak antara batubara dengan steam. Gas yang
lerkandung didalam batubara tersebut menguap dan bergerak menuju bagian atas
sasifier. Debu yang dihasilkan dibuang melalui bawah gasifier dengan kisi-kisi yang

lapat menutup.
Batu bara Size Fixed Bed :
Reduction Gasifier —»| Scrubber Desulfurizer
Steam + O, T
- J . Shift
Stripper Absorber |e Flash Tank Converter
Produk

Gambar 2.1 Diagram Alir Proses Lurgi

-1



2.3.2 Proses Winkler

Proses Winkler memiliki ciri

Gambar 2.2 Fixed Bed Gasifier
(Bruce G. Miller, Coal Energy System)

In-2

-ciri gasifier dengan tipe fluidized bed. Proses

winkler beroperasi pada tekanan 145-435 psi dengan suhu operasi 800 - 1000 °C.

Gasifier yang digunakan merupakan bejana berlapis bertekanan dan dilengkapi dengan

Jaket air. Bahan baku batu bara diumpankan dari atas, oksigen dan steam dari bawah.

Akan tetapi dengan menggunakan proses ini, gas yang dikeluarkan mengandung debu

pengotor yang tinggi, sehingga harus mendapatkan perlakuan lebih untuk

menghilangkan debu tersebut. Secara keseluruhan proses winkler merupakan proses

gasifikas dengan tingkat konversi karbon yang rendah, berpotensial terjadi korosi pada

peralatan proses. Hal ini merupakan kelemahan dari proses winkler.

Batu bara [ Size Fluidized Ash
__-—’ . . ) .
Reduction Bed Gasifier Removal Compresion
Steam + O,
Y
Dehydration Methanation [+ Purification [+ Shift
Converter

‘

Produk

Gambar 2.3 Diagram Alir Proses Winkler
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proses Texaco memiliki kapasitas yang cukup besar,

berbagai jenis batubara. Batu bara diumpank

OO oy
Screw Feador

Steam and Air
FluidBed —~ M a

e Scmwmmzmumm——rﬂunom Ash

Gambar 2.4 Fluidized Bed Gasifier

-3

(Bruce G. Miller, Coal Energy System)

Proses Texaco

Proses Texaco merupakan proses gasifikasi dengan tipe entrained bed. Pada

schingga dapat memproses

an bersamaan dengan oksigen dan

kemudian dari samping dialirkan air. Reaktor gasifier yang digunakan pada prosess

Texaco juga dilengkapi dengan ]

tidak mengandung ter dan fenol,

1250 - 1450 °C dan banyak oksigen.

O

Batu bara Size E ntmmed Flow Ash i .
Desulfurizer
Reduction Bed Cﬂs:hc Removal

Water

Stripping

[ Shift

Converter

Produk

Gambar 2.5 Diagram Alir Proses Texaco

—
Absorption Flash Drum ,“

aket air. Proses ini mampu menghasilkan gas yang

akan tetapi proses ini memeriukan suhu tinggi yaitu
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Feed Water i (
LU
J 3 Steamn

T synthesis Gas

Water — —)-\ l

Slag

Gambar 2.6 Entraine Flow Bed Gasifier

(Bruce G. Miller, Coal Energy System)
2.2 Seleksi Proses

Dengan memperhatikan kedua proses tersebut di atas. Pada dasarnya ketiga proses
tersebut sama, perbedaannya pada proses gasifikasi yang digunakan, perlu memilih
proses yang ftepat, schingga seleksi proses yang dilakukan adalah melakukan studi
perbandingan aspek teknis maupun aspek ekonomisnya.

Tabel 2.1. Perbandingan proses produksi Hidrogen

( Proses
Parameter

Proses Lurgi Proses Winkler Proses Texaco

a. Bahan Baku

- Jenis Batu Bara Bituminous Lignit Ligmt
- Bahan pembantu Steam Steam & udara 0, & Air

| ST
—— [ S - -

b. Aspel; Teknis

- Tekanan 363 - 406 psi 145 — 435 psi 436 psi
- Suhu | 300760 °C 800-1000°C 1250-1450°C
c. Aspek Ekonomi | n ]
———— : - e
- investasi i Rendah Sedang Tingei

| ‘ |

S S
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Dari tabel 2.2 maka dapat disimpulkan Proses Lurgi merupakan proses yang
terbaik dibandingkan dengan proses Winkler dan Texaco, karena:
- Menggunakan bahan baku batu bara type bituminous yang lebih banyak tersedia di
Indonesia
- Bahan baku pembantu yang digunakan mudah diperoleh dan ekonomis
- Temperatur operasi yang rendah
- Biaya investasi yang rendah
23 Uraian Proses
Proses pembuatan hidrogen dari batu bara dengan proses Lurgi terdiri dari 5
tahapan yaitu:
1. Persiapan bahan baku
Proses reaksi
Proses pemisahan
Pemurnian Gas Hasil
Penanganan Produk

s W

2.3.1 Persiapan Bahan Baku

Batubara dari open yard (F-111) diangkut dengan menggunakan belt conveyor
(J-112A) menuju hammer mil] (C-113) untuk dihancurkan menjadi ukuran 3 mesh.
Batubara selanjutnya menuju vibrating screen (H-114), batu bara yang tidak lolos
saringan dikembalikan lagi ke hammer mill. Batu bara yang lolos masuk ke belit
conveyor (J-112B) dan kemudian diangkut dengan bucket elevator (J-115) untuk masuk
kedalam bin (F-1 16). Dari bin, batubara diangkut dengan menggunakan belt conveyor
(J-112C) untuk dimasukkan kedalam reaktor gasifikasi.

O dari storage O, (F-117) dimasukkan ke dalam reaktor gasifikasi dengan
menggunakan kompresor I (G-1 18) sedangkan steam didapat dari utilitas dengan suhu
300°C pada tekanan 30 atm dimasukkan bersama dengan oksigen dari bawah reaktor
gasifikasi.

2.3.2 Proses Reaksi

Dalam reaktor gasifikasi (R-110) batubara atau carbon, steam, dan oksigen akan

bereaksi dan menghasilkan gas dan abu pada suhu 300 °C dan tekanan 30 atm. Reaksi

yang terjadi pada gasifier adalah sebagai berikut:
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70%
Co + HOg —>COp + Hy

81%
Cey + Oy ——» CO,

80%
COg + HOg—> COp + Hy

60%
Co + 2Hy) — CHyg

70%
S+ Hygy —>HSg

2.3.3 Proses Pemisahan

Gas yang keluar dari dari reaktor gasifikasi (R-110) suhunya sekitar 300 oc,
kemudian masuk ke Cooler I (E-121) untuk didinginkan menjadi 200 C. setelah keluar
dari cooler, gas yang masih mengandung abu dipisahkan dengan menggunakan
scrubber (H-122) dengan menggunakan air proses yang disemprotkan dari atas sehingga
gas keluar sebesar 200°C. Gas yang keluar dari scrubber (H-122) kemudian masuk
kedalam alat Steam Methane Reformer (R-120) untuk proses mengurangi kandungan
CHj. Gas keluar dari SMR dengan suhu 400 C. Reaksi dalam SMR:

98%
HoS + ZnO — zZnS + H,0
kemudian masuk ke Cooler II (E-131) untuk didinginkan menjadi suhu 225 C. setelah
itu dikompresi dengan kompresor II (G-132) masuk kedalam desulfurizer (R-130) untuk
menghilangkan kandungan H,S dalam gas dengan bantuan katalis copper-zinc (Zn0O)
pada suhu 225 °C. Reaksi yang terjadi didalam Desulfurizer:
98%
H,S + ZnO —» 7ZnS + H,O

Gas yang keluar dari desulfurizer (R-120) dikompresi dengan menggunakan kompresor
I (G-141), masuk kedalam shift converter (R-140) pada suhu 225 °C. Tujuan dari shift
converter ini adalah mengkonversi CO menjadi CO,. Reaksi yang terjadi didalam shift
converter: 08%

COg+HiO ——>COz +  Hyg
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Setelah gas masuk kedélam shift converter, maka kemurnian H, akan menjadi
lebih besar.

' Gas dari shift cdnverter (R-140) dialirkan menuju Cooler III (E-154) untuk
didinginkan dan masuk kedalam flash tank (H-55) untuk memisahkan antara H,0O
denganvgas-gas dengan suhu 100 °C.
2.34 Pemurnian Hasil

MEA dari storage MEA (F-151) dialirkan dengan menggunakan pompa I
(L-152A) masuk ke dalam tangki pengencer (M-153) untuk mengubah konsentrasi
MEA dari 100% menjadi 25%. Dari tangki pengencer MEA dipompa (L-152B) masuk
ke dalam kolom absorber (D-150). Pada kolom absorber, kandungan CO, dalam gas
akan dihilangkan dengan solvent MEA pada suhu 37,7 °C. Produk gas keluar dari atas
dengan sedikit CO, dan produk bawah larutan MEA yang telah menyerap CO,.
Kemudian produk bawah tersebut dialirkan dengan pompa III (L-152C) menuju ke
stripper (D-160) untuk melepas CO, yang terkandung didalam larutan MEA dengan
menggunakan steam dari reboiler (E-161) dari bawah kolom sehingga CO, yang
terdapat dalam larutan terlepas keluar bersama uap air. Larutan MEA yang telah
diaktifkan dialirkan dengan pompa IV (L-162) menuju cooler IV (E-63) untuk di
recycle lagi ke dalam kolom absorber.
2.3.5 Penanganan Produk (Finishing)

Produk Hidrogen dari hasil atas absorber (D-150) kemudian dikompresi dengan
compresor (G-156) untuk rrlésuk kedalam tangki penampung (F-157) yang berbentuk

spherical.
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NERACA MASSA =
Pabrik ini dibangun dengan kapasitas produksi = 5000 ton/tahun
K o B 5000 ton/ial S000 ton  1000kg tahun hari

S : ] =3 x X X
SRS R BRI tahun  ton 330 hari 24 jam
:631.31 kg/jam

Waktu Operasi : 330 hari/tahun ; 24 jam/hari

Basis 1 4034.41 kg/jam
1. Vibrating Screen (H-114)
Fungsi: untuk menyeragamkan ukuran batubara yang akan masuk ke dalam reaktor

yaitu dengan ukuran 3 mesh.

0-144 —>M,

M;
Keterangan :
- M, = Aliran masuk Batubara dari open yard (F-111)
- M;= Aliran keluar menuju ke reaktor gasifikasi(R-110)
- M; = Aliran keluar menuju penampung bahan bakar boiler

Neraca massa total : M; = M, + M,

I -1



Tabel 3.1 Neraca Massa pada Vibrating Screen (H-114)

I -2

Komponen Misek Komponen e
Kg Kg
M, Recycle

Batubara 367,12 Batubara 363,90
H>O 806.08 H-0 79.88
Jumlah 4478.20 Jumlah 443,79

M3
Batubara 165.41
H->0 36.31
Jumlah 201,72

M,
Batubara 3142.81
H-0 689.88
Jumlah 3832,69
Total 4478,20 Total 4478,20

2. Reaktor Gasifikasi (R-110)

Fungsi: Mereaksikan batubara dengan Steam dan Oksigen menjadi gas

Keterangan :

M;

R-116

M,

—

- M; = Aliran masuk Batubara dari Bin (F-116)

- M, = Aliran masuk oksigen dari storage (F-117) dan H,O menuju ke reaktor

- M; = Aliran keluar gas menuju cooler I (E-121)

- M, = Aliran keluar menuju penampung bahan bakar boiler

Neraca massa total : M| +M>=M; + M,




Tabel 3.2. Neraca massa pada Reaktor Gasifikasi

lr-3

Komponen Masuk Komponen Keluar
Kg Kg
M, M,
Batubara 3142,81 Batubara 717,35
H,0 689,88 Jumlah 71735
Jumlah 3573,16 M,
M, Batubara 37,76
H,0 6285,61 CH, 109,97
0, 1571,40 CO, 7083,24
Jumlah 7857,02 CO 785,99
H, 479,23
H,S 37,41
0, 12,90
H,O 2425,86
Jumlah 10972,36
Total 11689,71 Total 11689,71

3. Scrubber (H-122)

Keterangan :

- M; = Aliran masuk gas dari reaktor (R-110)

- M; = Aliran masuk air proses
- M; = Aliran keluar gas menuju SMR (R-~120)
- M4 = Aliran keluar menuju WWT

Neraca massa total : M) + My =M;3; + My




Tabel 3.3. Neraca massa pada Scrubber (H-122) adalah:

Komponen Masuk Komponen Keluar
Kg Kg

M ] M4
Batubara 37,76 | Batubara 35,20
CH, 109,97 H>O 9894.64
CO; 7083,24 Jumlah 9932,40

Co 785,99

H; 479,23 | M3
H,S 3741 CH, 109.97
O, 12,90 CO, 7083,24
H;O 2425.86 CO 785,99
Jumlah 10972,36 H 479,23
H,S 37,41
M; 0O, 12,90
H,O 9894,64 H;O 2425,86
Jumlah 9894,64 Jumlah 10934.,60
Total 20867,00 Total 20867,00

4. Steam Methane Reformer (R-120)
Fungsi: Mengurangi kandungan Methane (CH,) dalam campuran gas

Keterangan :

M,

M.

R-120

M;

- M, = Aliran masuk gas dari scrubber (H-122)

- M; = Aliran masuk steam

- M3 = Aliran keluar gas menuju Cooler II (E-131)

Neraca massa total : M; + M; = M;

-4



Tabel 3.4. Neraca Massa pada Steam methane reformer

HI-5

Komponen Masuk Komponen Keluar
Kg Kg
M] M3

CHy 109.97 CH, 10,997

CO, 7083,24 CO, 7083,24

CO 785,99 cO 958.79

H, 479.23 H, 516,54

HoS 37,41 H,S 3741

0O 12,90 0, 12,90

H,O 2425,86 H,O 2314,72

Jumlah 10934.60 Jumlah 10934,60

Total 10934,60 Total 10934,60

5. Desulfurizer (R-130)

Fungsi : Mengurangi kandungan H,S yang terdapat didalam campuran gas

Keterangan :
M; = Aliran masuk gas dari kompresor (G-132)
M; = Aliran masuk Katalis ZnO
M; = Aliran keluar gas menuju Shift Converter (R-140)
M4 = Aliran keluar sisa reaksi ZnS

Neraca massa total : M; + My =M; + My

R-130

M,

M,




Tabel 3.5. Neraca massa pada Desulfurizer (R-1 30) adalah:
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Komponen Masuk Komponen Keluar
Kg Kg
M i M3
CH, 10,997 CH,4 10,997
CO, 7083,24 CO, 7083,24
CO 958,79 CO 958.79
H; 516,24 H, 516,24
H,S 3741 H,S 0,75
(8} 12,90 0, 12,90
H,O 2314.72 H>O 2334,10
Jumlah 10934,60 Jumlah 10917,32
M; M,
ZnO 87.55 ZnS 104,83
Jumiah 87.55 Jumlah 104.83
Total 11022,15 Total 11022,15

6. Shift Converter (R-140)

Fungsi: Mengkonversi CO menjadi CO, dalam campuran gas

Keterangan :

R-140

M,

- M, = Aliran masuk gas dari desulfurizer (R-130)
- M, = Aliran keluar gas menuju Cooler (E-154)
Neraca massa total : M; =M,




Tabel 3.6. Neraca massa pada Shift Converter (R-140)
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Komponen Masuk Komponen Keluar
ompone Kg P Kg
M; M-
CHy4 10,997 CH,4 10,997
CO» 7083,24 COn 8559.56
CO 958.79 CO 19,18
H> 516,54 H> 584.16
H)S 0,75 H.S 0.75
0O, 12,90 0; 12,90
H>O 2334,10 H,O 1729,78
Jumlah 10917.32 Jumlah 10917.32
Total 10917,32 Total 10917,32
7. Flash Drum (H-155)
H-158
M,
M;
Keterangan :
- M, = Aliran masuk gas dari Cooler (E-154)
- M, = Aliran keluar gas menuju Absorber (D-150)
- M; = Aliran keluar liquid menuju SC
Neraca massa total : M; = My + M;
Tabel 3.7. Neraca massa pada Flash Drum (H-155)
Komponen Masuk Komponen Keluar
Kg Kg
M1 M3
CH, 10,997 HO 1729.78
CO, 8559,56 Jumlah 1729,78
CO 19,18 | M,
H, 584,16 CH,4 10,997
H,S 0.75 COs 8559,56
0, 12,90 CcO 19,18
H,O 1729,78 H 584,16
Jumlah 10917.32 H>S 0,75
0O, 12.90
Jumlah 9187,54
Total 10917,32 Total 10917,32




-8

8. Tangki Pengencer MEA (M-143)
Fungsi: Mengencerkan MEA 100% menjadi 25%

M,
o

M,

M;

Keterangan :
- M, = Aliran masuk MEA dari Storage MEA (F-151)
- Mz = Aliran masuk air proses
- M;= Aliran keluar MEA menuju absorber (D-150)
Neraca massa total : M) + My =M;

Tabel 3.8. Neraca massa pada Tangki Pengencer (M-153)

Komponen Masuk Komponen Keluar
Kg Kg
M, M;
MEA 615.7525 MEA 615,7525
Jumiah 615,7525 H,O 1847.2575
M, Jumlah 2463,01
HO 1847.2527
Jumlah 1847,2527
Total 2463,01 Total 2463,01

9. Absorber (D-150)
Fungsi: Mengurangi kandungan CO, dalam campuran gas

M;

M,

M,




Keterangan :
- M, = Aliran masuk gas dari Flash Drum (H-1535)

- M; = Aliran masuk MEA dari tangki pengencer (M-153)
- Mj; = Aliran keluar gas menuju Storage Produk (F-157)

Neraca massa total : M) + My =M; + My
Tabel 3.9. Neraca massa pada Absorber (D-150)

M, = Aliran keluar liquid menuju Stripper (D-160)

1r-9

Masuk Keluar
Komponen Kg Komponen Kg

M, My
CH,4 10,997 | (RaNH2)CO; 35808,60
CO; 8559,56 H0 19622,73
CO 19,18 R,NH 2385,16
H, 584,16 Jumlah 57816,49

H,S 0,75

02 12,90 M3
Jumlah 9187,54 CH,4 10,997
CO, 3,33
M CO 19,18
RoNH 26135,08 Hy 584,16
H,O 23125,18 H,S 0,75
Jumlah 49260,26 07} 12,90
Jumlah 631,31
Total '58447,80 Total 58447,80




HI-10

10. Stripper (D-160)
Fungsi : memisahkan CO; yang terkandung dalam MEA untuk di gunakan kembali
didalam absorber.

M;

M—>\ b1

Keterangan :

- M, = Aliran masuk liquid dari absorber (D-150)
- M, = Aliran keluar gas CO;

- M; = Aliran keluar MEA yang akan di recycle ke absorber (D-150

Neraca massa total : M; = M; + M;
Tabel 3.10. Neraca massa pada Stripper (D-146)

Komponen Masuk Komponen Keluar
Kg Kg
M; M;
(RoNH;)>CO3 35808,60 RoNH 2482833
H,O 19622.73 HO 21986,92
RoNH 2385,16 Jumlah 4679725
Jumlah 57816,49 | M,
CO, 8556,23
RoNH 1306.75
H,O 1156.26
Jumlah 11019,24
Total 57816,49 Total 57816,49
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NERACA PANAS

Kapasitas Produksi  : 5000 ton/tahun = 631,13 kg/jam

Basis waktu : 1 jam
Satuan panas : kJfjam
Suhu referensi :25%=298K
1. Nama Alat : Reaktor Gasifikasi (R-110)
Fungsi : Tempat untuk mereaksikan batubara dengan gas O; dan Steam (1H,0)
AH,
(T=30°C)
()
i AH; (T=300°C)
 —
Qc AHg
<+

il

AH,(T=30°C)  AH steam (T=300°C)

Gambar 4.1 Blok diagram neraca panas Reaktor Gasifikasi
Persamaan Neraca Panas pada reaktor Gasifikasi:
AH, + AH; + AHgeam = AHj3 + AHr + Qloss + Qc
Neraca panas pada reaktor gasifikasi

Masuk (kJ/jam) Keluar (kJ/jam)
AH1 31526,66 | AH3 6061063,13
AH2 39669,81 | Q loss 864585,66
AH steam | 17291713,11 | AHr -4899313,40

Q pendingin | 15336574,19
Jumiah 17362909,58 | Jumlah 17362909,58
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2. Nama Alat : Cooler I (E-121)
Fungsi : mendinginkan gas keluar dari Reaktor sebelum masuk ke
Scrubber

Qair (T=30C)
— /\/ >
AH1 (T=300°C) AH2 (T=200°C)

'

Qair (T=90°C)

Gambar 4.4 Neraca Massa pada cooler [
Persamaan neraca panas pada cooler I
AH; = AH> + Q air + Q loss

Neraca panas pada Cooler I
Masuk (kJ/jam) Keluar (kJ/jam)
AH,; 6018851,586 AH | 3748324045

Qair | 1969584962

Qloss | 300942,579
Jumlah 6018851,586 Jumlah | 6018851,586

3. Nama Alat : Steam Methane Reformer (R-120)
Fungsi  : Mengurangi kandungan CHy dalam gas

AH; (T=200°C) }
g
AH
Q pemanas R
AH, (T=400°C)
e i

Gambar 4.2. Neraca panas pada Steam Methane Reformer



Persamaan neraca panas pada Steam Methane Reformer

Neraca panas pada shift converter

Masuk (kJ/jam)

Keluar (kJ/jam)

AHI

3627092,57

AH2

6237157,67

Q pemanas

61833602,93

AHr

3091680,15

Q loss

56131857.68

Jumlah

65460695,49

Jumlah

65460695,49

4. Nama Alat
Fungsi

Scrubber

: Cooler II(E-131)

: mendinginkan gas keluar dari Reaktor sebelum masuk ke

(28 °C)

—»
AH1(T=400°C)

lDowtherm A

/\/—“’
AH2 (T=225°C)

l Dowtherm A
257°%)

Gambar 4.4 Neraca Massa pada cooler II

Persamaan neraca panas pada cooler II

AH; = AH> + Q air + Q loss

Neraca panas pada Cooler |
Masuk (kJ/jam) Keluar (kJ/jam)
AH, 8199182,984 | AH, 4225672,98
Q air 3563550,85
Q loss 409959,14
Jumiah 8199182,984 | Jumlah 8199182,984
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5. Nama Alat : Shift Converter (R-140)
Fungsi  : Mengkonversi CO menjadi CO; pada gas

Iv-4

-
AH, (T=250°C)

R
Qsteam ZAHR

1

AH, (T=225°C)

Gambar 4.2. Neraca panas pada Shift Converter

Persamaan neraca panas pada shift converter:
AH; +.Qgteam = AH; + AHr + Q loss

Neraca panas pada shift converter

Masuk (kJ/jam) Keluar (kJ/jam)
AH1 4241714,90 AH2 | 342959549
Q steam 403261,93 AHr | 1003295,60
Qloss|  212085,75
Jumlah 4644976,83 Jumlah | 4644976,83

6. Nama Alat : Stripper (D-160)
Fungsi : menguapkan CO, yang terdapat pada solvent MEA
AH, (T=97°C)
| EEE——
—— H,; (T=300°
AH, (1=97°C) | At H(15300°0)
— 2

]
AH; (T=97°C)

__>

H2 (T=300°C)



Gambar 4.3 Neraca Panas pada Stripper

Persamaan neraca panas pada shift converter

AH, + H; = AH; +AH3; + Ha + Q loss

AH; + Hi— H; = AH; + AH3 + Q loss
AH; + Q = AH> +AH; + Q loss

Neraca panas pada Stripper
Masuk (kJ/jam) Keluar (kJ/jam)
AH,; 14670081,96 | AH> 2100203,72
Q steam 1456350,00 | Q loss 72817,50
AH3 13953410,74
Jumlah 16126431,95 | Jumiah 1612643195
7. Nama Alat : Cooler III (E-154)

Fungsi

V-5

: mendinginkan gas keluar dari Shift Converter sebelum masuk

ke flash drum

Qair (T=30°C)

/\/m=90°C)

—
AH1(T=250°C)

Qair (T=90°C)

'

Gambar 4.4 Neraca Massa pada cooler ITI
Persamaan neraca panas pada cooler I
AH, = AH, + Q air + Q loss

Neraca panas pada Cooler 111
Masuk (kJ/jam) Keluar (kJ/jam)
AH, 4875533,516 | AH, 1563603,293
Q air 3068153.547
Q loss 243776,675
Jumlah 4875533,516 | Jumlah 4875533,516
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8. Nama Alat : Cooler IV (E-163)
Fungsi : mendinginkan gas keluar stripper untuk di recycle menuju
absorber

Qair (T=30°C)

—»N
AHI (T=97°C) AH2(T=35°C)

'

Qair (T=50°C)

Gambar 4.5 neraca panas pada cooler [V
Persamaan neraca panas pada cooler IV
AH, = AH; + Q air + Q loss

Neraca panas-pada cooler IV

Masuk (kJ/jam) Keluar (kJ/jam)
AH, 487773,61 | AH, 67746,33
Q air 396638,59
Q loss 24388.68
Jumlah 487773,61 | Jumlah 487773,61




BABYV
SPESIFIKASI PERALATAN

-1 Ringkasan Spesifikasi Keseluruhan Peralatan
Tabel 5.1 Tabel Ringkasan Spesifikasi Keseluruhan Peralatan

No | Nama alat Kode Jenis Ukuran Bahan konstruksi Jumlah
Storage F-111 Open Yard - Panjang: 64 m 1
Batubara - Lebar: 32 m

| Belt J-112A | Troughed Belt with | - Panjang Belt = Rubber 1
| Conveyor idlers - Lebar Belt = 14 in
-Luasarea=0,11 f?
- Kecepatan =
11,7538 ft/min
- Daya=1 HP
Hammer Mill | C-113 Hammer Mill - Kapasitas = High Alloy Steel 1
3761,22 kg
- Daya = 49 HP
Vibrating H-114 Vibrating screen Carbon steel I
Screen
Beilt J-112B | Troughed belt with | - Lebar belt = 14 in Rubber 1
Conveyor idlers - Luas area = 0,11 2
- Kecepatan belt =
13,04 ft/min
- Daya = |HP
Bucket J-115 Centrifudge - Kapasitas = _Carbon steel 1
Elevator discharge bucket 3573,16 kg
- Kecepatan bucket =
- Head shaft = 43
pm
Bin F-116 Persegi panjang - Panjang = Carbon Steel SA 1
tegak dengan - Tinggi = 240 grade M-type
bagian bawah - Tebal = 316
conical ~ Kapasitas =
3573,16 kg/jam
Belt J-112C | Troughed belt with | _ Lebar Belt = 14 i1y | Rubber 1
Conveyor idlers - Luas area 0,11 ft?
- Kecepatan belt =
11,1662 f/min
- Daya=1HF

V-1




- Hb = 15,52 in

9 Storage O, F-117 Spherical tank - Kapasitas = High Alloy Steel
3035,0114 m? SA 240 Grade B
-D=9m
-Ts=13in
10 | KompresorI | G-118 Recyprocating - Kapasitas = 1465 Cast Iron
compressor kg
- Daya =41 HP
IT | Scrubber H-121 Ventury scrubber - Kapasitas = Carbon Steel
10229,37 kg
-D=15in
-H=201
- Luas spray = 44,15
in?
12 { Kompressor | G-122 Recyprocating - P, =20 atm Cast iron
I compressor - Poy =21 atm
-daya =51 Hp
13 { Desulfurizer | R-120 Silinder tegak -Di =53 in High Alloy Steel
-Do= 54 in SA 240 Grade M
-ts =3/16in type 316
- kapasitas =
102757,69 kg
14 | Shift R-130 Silinder tegak High Alloy Steel
Converter SA 240 Grade M
Type 316
15 | Coolert E-132 Shell and Tube -IDs=33in Carbon steel SA
-Di=0,63 in 240 Grade M Type
-L=16f 316
- Type = 1.2
16 | Flash Drum | H-133 Silinder Tegak -DO =180 in Carbon steel SA
-DI-179in 240 Grade M Type
-H=418,5in 316
- Ts=3/16 in
17 [ Storage F-141 Tangki silinder - Kapasitas = Carbon steel SA
MEA tegak dengan tutup 11893,76 kg 240 Grade M Type
bawah datar -H=48F 316
-Do=1201
18 | Pompa L-142A | Centrifugal pump - Kapasitas = Carbon Steel SA
11893,76 kg 135 Grade B
- Daya =2 HP
19 | Tangki M-143 Silinder tegak -Do=54in Carbon Steel SA
Pengencer dengan tutup bawah | _ Ts = 3/16 240 Grade M type
conical dilengkapi - Ls=174,88 in 316
pengaduk - Tha = 3/16
-Thb = 3/16
-Ha=9,08 in




-H=9948 in
20 | Pompall L-142B | Centrifugal pump - Kapasitas = Carbon steel SA
2224,85 kg./jam 240 Grade M Type
- Daya= |HP 316
21 | Pompa III L-142C | Centrifugal Pump - | . paya=3pyp Carbon steel SA
52225,95 kg/jam 316
22 | Kompresor G-144 Axial - Daya = 55 HP Cast Iron
IV R : :
23 | Storage F-145 Spherical tank - Kapasitas = High Alloy Steel
Produk | 600,409 m? SA 240 Grade B
‘ ~-D=55m
24 | Stripper D-146 Silinder tegak -D=54in Carbon steel SA
dengan tutup atas -H=28522 283 grade C
d'an bawah standard | _ Ts = 3/i6
dished - Tha=3/16

5.2 Dasar Pertimbangan Pemilihan Alat dan Pemilihan Material
1. STORAGE BATUBARA (F-111)

Fungsi : Sebagai tempat menyimpan batubara

Tipe : Open yard
Dasar perencanaan
Suhu gudang
Tekanan

Massa bahan

Densitas batubara

Waktu tinggal

Fungsi : Untuk memindahkan batubara dari storage batubara (F-

mills (C-113).
Tipe

Kapasitas

:30°C
: 1 atm
:3761,22 kg/jam

: 1345,55 kg/m’

: 30 hari

BELT CONVEYOR (J-1 12A)

: Troughed belt with idlers
:3761,22 kg/jam

111) ke hammer



. HAMMER MILL

Fungsi : Untuk memperkecil ukuran batubara hingga 3 mesh
Tipe : Hammer mill

Kapasitas  :3761,22 kg/jam = 1,0448 kg/det
. VIBRATING SCREEN (H-114)

Fungsi : Untuk menyeragamkan ukuran batubara hingga 3 mesh
Tipe : Vibrating screen
Kapasitas : 4174,96 kgfjam . -

. BELT CONVEYOR (J-112B)

Fungsi : Untuk memindahkan batubara dari vibrating screen (H-114) ke bucket
elevator (J-115)

Tipe : Troughed belt with idlers

Kapasitas : 4174,96 kg/jam

. BUCKET ELEVATOR (J-115)

Fungsi: Untuk mengangkut bahan batubara dari belt conveyor (J-112B) ke bin
batubara (F-116)

Tipe : Centrifudge discharge bucket on belt conveyor
Kapasitas :3573,16 kg/jam = 3,5731 ton/jam
Tinggi bucket :20m
Baban konstruksi : Carbon steel
. BIN (F-116)

Fungsi : Menampung batubara dari bucket elevator (J-115) sebelum dibawa oleh-
belt conveyor (J-112C) selama 8 jam.

Tipe : Bin berbentuk persegi panjang tegak dengan bagian bawah berbentuk
limas dengan sudut 120°

. BELT CONVEYOR (J-112C)



Fungsi : Untuk memindahkan batubara. dari bin (F-1 16) ke reaktor gasifier
R-110).
Tipe : Troughed belt with idlers

Kapasitas : 3573,16 kg/jam
9. STORAGE O, (F-117)

Fungsi : Menampung bahan baku oksigen selama 30 hari
Tipe  : Spherical Tank

Dasar perancangan :

Temperatur =298 K ' :
Tekanan =14 atm = 14,1855 bar = 205,74 psi .
Rate O, = 1465 kg/jam

24 jam

Kapasitas O»= 1465 kg/jam x 30 hari x hari

= 1054800 kg

10. KOMPRESOR I (G-118)

L 4
.

Fungsi : Menaikkan tekanan dari 14 atm ke 30 atm
Tipe : Recyprocating compressor

Data operasi :

Py =14 atm

P, =30 atm

T =30°C=303K

R = 8314,34 J/kg mol K

Rate masuk = 1465 kg/jam = 0,4069 kg/detik
SCRUBBER (H-121)

Fungsi : Untuk ménangkap partikel padat yang terbawa oleh gas
Tipe : Ventury Scrubber

Dasar Perancangan :

Rate Gas =10229,37 kgfjam  =22551,8737 Ib/jam

Rate Liquid = 13125,10 kg/jam  =28935,8579 Ib/jam
KOMPRESSOR [I (G-122) |

Fungsi : Menaikkan tekanan dari 20 atm ke 21 atm.

V-5



: Tipe : Recyprocating compressor

13.

14.

15.

Data operasi :

Py =20 atm

P, =21 atm , )
T =225°C =498K '

R = 8314,34 J/kg mol K ,

Rate masuk = 10194,17 kg/jam =2,8317 kg/detik

DESULFURIZER (R-120)

Fungsi : Menghilangkan kandungan H,S didalam gas dengan bantuan ZnO

Tipe : Tangki silinder tegak dengan tutup atas dan tutup bawah standart dished
Kondisi operasi

- T :225°C =437°F

- P :20atm

KOMPRESSOR III (G-131)

Fungsi : Menaikkan tekanan dari 15 atm ke 16 atm
Tipe : Recyprocating compressor

Data operasi :

P, =15 atm

P, =16 atm

T =30°C =303K

R =8314,34 J/kg mol K

Rate masuk = 102595,60 kg/jam = 28,4988 kg/s

SHIFT CONVERTOR (R-130)

Fungsi  : Mereaksikan antara CO dan H;O membentuk H, dan CO;

Tipe : Tangki silinder tegak dengan tutup atas dan tutup bawah standar dished

Dasar Perancangan :

|

Bahan masuk (V) = 10178.06 kg/jam =22438,55 Ib/jam
Tekanan (P) =15 atm = 205,8 psia

Suhu (T) =375°F

Densitas campuran = 1,01 Ib/f?

Waktu tinggal = 4 menit
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- LD =3 | ( Ulrich, tabel 4-18 hal 188)
Bahan konstruksi :
— High alloy stell SA 240 Grade M Type 316
— Allowable stress (f) = 18750 psi
— Faktor korosi (C) =1/16
— Type pengelasan (Double Welded Butt Joint) (E) =0,8
16. COOLERI (E-132)

Fungsi : Untuk mendinginkan gas yang keluar dari shift converter

Tipe : Shell and Tube

Perencanaan :

— Campuran gas masuk pada shell, sedangkan air pendingin masuk pada bagian
tube

~  Preasure drop masing-masing maksimum 10 psi

—  Rdmin=0,003 J fi® °F/Btu

—  Pipa yang dipakai berukuran %” OD, 16 BWG, PT = 1 square pitch dengan L =
16 ft

[7.  FLASH DRUM (H-133)

Fungsi : Memisahkan fase liquid dan fase gas

Type Silinder tegak dengan tutup atas dan bawah standart dish head
Data perancangan :

Suhu bahan masuk = 100 °C =373 K

Tekanan operasi = 4 atm = 58,8 psi

Waktu tinggal = 30 detik

!

8. STORAGE MEA (F-141)

Fungsi : Menampung MEA selama 30 hari

Type  : Tangki silinder tegak den gan tutup bawah datar (flat)
Dasar perancangan :

Suhu bahan masuk : 30 °C

Tekanan : 1 atm

Perancangan storage meliputi :

Rate MEA = 1180,4 kg/jam



19.

20.

21.

22,

= 2602,31 Ib/jam

1,012 g/em®

63,18 Ib/fi®

Type pengelasan = Double welded butt join (E=0,8)

It

Densitas MEA

I

Allowable = 18750 psia

Faktor korosi = 1/16in

Bahan = High alloy steel SA 240 Grade M type 316
Waktu tinggal = 30 hari

POMPA I (L-1424)

Fungsi : Untuk mengalirkan MEA darj storage menuju Tangki Pengencer

Type Centrifugal pump

TANGKI PENGENCER (M-143)
Fungsi : Untuk mengencerkan MEA dari konsentrasi 100% menjadi 25%
Type : Silinder tegak dengan tutup atas berbentuk standard dished dan

tutup bawah berbentuk konis dan dilengkapi dengan pengaduk

Dasar Perancangan :

Kapasitas =2224,85 kg/jam = 4904,95 Ib/jam
Densitas = 63,55 Ib/ft®

Tekanan =1 atm

Waktu tinggal = ljam

Bahan Konstruksi = Carbon Steel SA 240 Grade M type 316
POMPA II (L-142B)

Fungsi : Untuk mengalirkan MEA dari tangki pengencer menuju Absorber
Type : Centrifugal pump
POMPA III (L-142C)

Fungsi : Untuk mengalirkan MEA dari absorber menuju stripper
Tipe : Centrifugal pump
KOMPRESOR 1V (G-144)

Fungsi  : Menaikkan tekanan dari 3,402 atm ke 14 atm
Tipe : Recyprocating compressor

Data operasi :



24,

P, =3,402atm
P, =l4am

T =30°C =303K
STORAGE PRODUK (F-145)

Fungsi : Menampung produk Hidrogen
Tipe : Spherical Tank

Dasar perancangan :
Temperatur =303 K
Tekanan =14 atm = 14,1855 bar = 205,74 psi

STRIPPER (D-146)

Fungsi : Untuk melepas CO, yang terlarut didalam MEA dengan menggunakan

steam
Tipe : Silinder tegak dengan tutup atas dan tutup bawah berbentuk standard

dished

Dasar Perancangan :

— Rate gas masuk =9953,79 kg/jam = 21944,3506 Ib/jam
— Tekanan = 24 psia

— Suhu =208 °F

— Densitas gas = 0,159 Ib/ft3

— Waktu tinggal = 10 menit

REBOILER (E-161)

Fungsi : Untuk menguapkan liquid produk bottom untuk kemudian masuk
kembali ke dalam stripper
Jenis : Thermosyphon

Perencanaan :

- Steam masuk pada tube, sedangkan liquid masuk pada bagian shell

- Preasure drop masing-masing maksimum 10 psi

- Rd min = 0,003 j fi* °F/Btu

- Pipa yang dipakai berukuran %” OD, 16 BWG, PT =1 square pitch dengan L =
16 ft

POMPA TV (L-142D)



28.
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Fungsi : Untl;k mengalirkan larutan MEA dari Stripper kembali ke Absorber

Tipe  : Centrifugal pump
COOLER II (E-148)

Fungsi : Untuk mendinginkan larutan MEA yang keluar dari Stripper
Tipe : Shell and Tube
Perencanaan :

Campuran MEA masuk pada shell, sedangkan air pendingin masuk pada
bagian tube

Pressure drop masing-masing maksimum 10 psi

Rd min = 0,001 j % °F/Btu

Pipa yang dipakai berukuran % OD, 16 BWG, PT = 1 square pitch dengan L =
16
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PERANCANGAN ALAT UTAMA

Nama Alat : Reaktor Gasifier

Dirancang oleh : Henokh Imanuel W.S.Sinambela / 10.14.020

Kode :R-110

Fungsi : Mereaksikan batubara dengan oksigen dan steam untuk
menghasilkan gas

Tipe : Tangki silinder tegak dengan tutup atas dan tutup bawah standart

dished yang dilengkapi jaket.

Kondisi operasi :

0.1.

Temperatur 2300 °C=573.15K

Tekanan : 30 atm

Fase : padat-gas

Rate batubara masuk : 3832,69 kg/jam = 8449,55 1b/jam
Densitas batubara : 84 Ib/ft°

Rate gas masuk : 7857 ,02 kg/jam = 17321,59 Ib/jam
Densitas gas : 1,43 Ib/f

Resident time -1 jam

(Bruce G. Miller, Coal Energy Svstem)

Rancangan Dimensi Reaktor

. Menentukan volume realitor

- Rate batubara =3832.69 kg/jam = 8449,55 1b/jam
- Densitas batubara = 84 Ib/ft®

rate batubara
Volume batubara (Vs) = ————

P batubara
8449.55 Ib/jam
YT
- 100.5899 {0/~ 1 jam = 100,59 f°

V total = Vpawbara + Vrk

VI-1



6.2.

VI-2

Vr =VL+0,7 Vg

0,3 Vr =V,
100,59 ft’ g
r=————=3353 fi

0,3

B. Menentukan Dimensi Vessel
Menghitung Diameter Vessel :
diasumsikan: Ls = 1,5di

V total =V tutup atas + V silinder + V tutup bawah

Vp =0.0847 di° +§ « di2 x Ls + 0,0847 di°

3,14
335311 =0,0847 di’ + T x di% x 1,5 di + 0,0847 di’

335387  =1,3469 di’
di’ =248,94
di =6,2907 ft
=75,49 in

Menentukan Tebal Silinder (ts)
Direncanakan bahan konstruksi :

- High alloy steel SA 240 Grade M Tipe 316
- Allowable stress (f) = 16900 psi

- Faktor korosi (C)  =1/16
- Tipe pengelasun Double Welded Butt Joint (E) = 0,8
- Tekanan design =30 atm = 434.88 psi = 426,18 psig
Pi « di
g i moeesmeeeas g
2(f % E 0,6 x Pi)
426,18 x 75,49 I
ts + —

- 2(16900 x 0,8 — 0,6 x 426,18) 16
=1.2752 =~ 13/8in
do =di-2ts

=75.49 — 2 (1 3/8)

7y =

standarisasi do = 78 in



6.4.

VI-3

di =do-2ts
=78 -2 (13/8)
=75,25 in = 6,2708 ft
cek hubungan Ls dengan di

Volume total = 0,0847 di® + E x di x Ls + 0,0847 di®

3 — 3 3:_1_& 2 3

3353 ft 0,0847 x 6,2708° + Rl 6,2708" x Ls + 0,0847 x 6,2708
3353 =20,8856 + 30,8682 Ls + 20,8856
3353 f =41,7711 + 30,8682 Ls
3353 ft* =30,8682 Ls

Ls =9,5091 ft

=114,1102 in

Ls 95091 Lso

D 62708
Menentukan Dimensi Tutup

Jenis tutup adalah standard dished, dari Brownel & Young didapat :

- r =78in
. 3.
- 1cr~4zm

- sf=4%in

Tebal tutup atas dun bawah (th) :
Dari Brownell & Young. pers 13.12 hal 238 :
_ 0.885 « P «r +L
(fxE)-0,1x Pi) 16
0,885 x 426,18 x 78 1

= +
(16900 x 0,8)~(0,1 x 426,18) 16

tha

=22454 =2 Y% in
Tinggi tutup atas dan tutup bawah (ha) :
di 7525

. - AT L
A - 37.03

d =

AB =a—icr =34,03— 43 in = 32,88 in



Vi-4

BC =r—icr =78—4§in=73,25 in

AC = J (BC»-(AB?) = J (73,25%)-(32,88%) = 65,46 in
b =r-AC =78-6546in=12,54in
OA =tha+tb+sf =2% +1254+42in=1929n

6.5. Menentukan Tinggi Reaktor

H =Ls+20A
=114,1102 + (2 x 19,29)
= 152,69 in

Kesimpulan Dimensi Reaktor :

Bagian silinder :

- Bahan : High alloy steel SA 240 Grade M Tipe 316
- Tutup : Standard dished head

- Do :78in

- Di 175,25 in

- s 01 3/8 in

Bagian tutup :

- Tha=Thb :2% in

Tinggi Reaktor 2 152,69 in

6.6. Perancangan Coal Bunker

Fungsi : Sebagai corong atau tempat musukkan batubara ke dalam reaktor.
Tipe : Persegi panjang dengan bagian bawah berbentuk limas dengan sudut 120°
Dasar perancangan :

- Rate batubara masuk : 3832,69 kg/jam = 8499.55 Ib/jam
- Densitas batubara  : 84 lb/f¢°
- Coal bunker dirancang berdasarkan kapasitas batubara yang masuk selama

3 jam.



rate  8449,55 lb/jam

V l TS m—— T Set——— 3 3
olume bahan o 84 T/ 100,59 ft'/jam x 3 jam
= 301,77 ft*
Volume bahan mengisi 80 % dari volume bunker, maka :
301,77 i
Volume total = o5 - 377,21 £

6.6.2. Menentukan Tinggi Coal Bunker

Direncanakan :
P=L
T persesi =0,5P
T timas = —*_—O’SJFTTLZ
tg /2 a
_ 0,5V2P*
tg 17,120
=0,41P
Volume coal bunker = volume persegi panjang + volume limas
377,21 = (PXLXT persegi panjang) + (P*L*1/3 Tiimas)
377,21 =0,5P°+ % P’
377,21 =0,6366 P’
S L
0,6366
Maka :
L =8,4 ft
T perscsi =0,5%x84 =42
T limas =0,41 x84 =344
Tinggi coal bunker =T perseai + T timas
=42 + 344
=7,64 ft=91,721 in
567 Mepovtilnn fahol ool bonlesy

Direncanakan bahan konstruksi :

VI-5
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— Carbon steel SA 240 Grade M tipe 316
— Allowable stress (f) = 18750 psi

Massa X 5 P

() (/lzxm)

/2xt

_ 3 x Massa

t2

t= 3 x Massa
f

_ Js x (8449,55 1b)

18750 1b/in?
=1,1627 in

6.7. Perancangan Coal Lock Chamber

Fungsi : Tempat penampungan sementara sebelum batubara masuk ke dalam
reaktor

Tipe : Silinder dengan tutup atas dan bawah berbentuk konis

Dasar perancangan :

- Rate batubara masuk : 3832,69 kg/jam = 8449,55 Ib/jam
- Densitas batubara : 84 Ib/f°

- Coal lock chamber dirancang berisi batubara equivalent dengan kapasitas
batubara yang masuk selama 1 jam.

6.7.1. Mencntukan Diameter Chamber

rate  8449,55 Ib/jam 3, .
Volume bahan = -p— === = 100,59 ft'/jam x 1 jam

84 Ib/fe
=100,59 f’
Volume bahan mengisi 80 % dari volume chamber, maka :
Volume total = &0(35—89—{23- =125,74 ¢

BRI

gesekan bahan dengan banan serta bahan dengan dinding maka direncanakan

Ls = 0,5 di, sehingga :
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Volume total = Volume silinder + Volume tutup bawah

3 :
125,74 =ﬁf}—2—+§di2x1,s+-2-%§;—
o 2a
125,74 3 SN PPN LY. s
2tg45 4 ’ 24 tg 45
125,74 =0,1308 di® +0,3925 di> + 0,1308 di®
di =577 ft =69,26 in

6.7.2.Menentukan Tebal Silinder

Direncanakan bahan konstruksi :

Allowable stress (f) = 18750 psi
Faktor korosi (C) =1/16

Carbon steel SA 240 Grade M tipe 316

— Tipe pengelasan Double Welded Butt Joint (E) = 0,8

Tekanan design = 14,7 psi
3 Pi x di N
2(fxE-0,6 x Pi)

14,7 x 69,26 1
+

ts C

T2(18750 x0,8-0,6 x 147) 16
=0,034 = 3/16 in

Standarisasi :

do =di + 2ts
=69,26 + 2 (3/16)

=56953Iin=721in

Harga di baru :

di =do-2ts
=72-2(3/16)
=71,63 in

6.7.3.Menentukan Dimensi Tutup Atas dan Bawah

(Brownell & Young, table 5.7 hal 89)



3 x Massa
t= /-—f——

|3 %(8499,55 Ib)
“ ] 18750 Ib/in?

=1,16in
> Tinggi tutup atas dan bawah :

1/, x di
2
tgl/za B ha

_lpx763
tg 45

=35,811in

ha =hb

hb =35,81in

ha

6.7.4. Menentukan Tinggi Coal Lock Chamber

Tinggi silinder (Ls)  =0,5di
=0,5 x 71.625
=35.81 in
Tinggi Coal Lock Chamber = ha + tha + Ls + hb + thb
=35,81 +1,16 + 35,81 + 35,81 + 1,16
=109,76 in

6.8. Perancangan Ash Lock Chamber

Fungsi : Tempat penampungan sementara sebelum ash dibuang

Tine : Silinder dengan tutup atas dan haw:h berbentuk konie
i

- Rate ash masuk : 717,35 kg/jam = 1581,47 Ib/jam

VI-8



- Densitasash  : 84 Ib/f?
- Waktutinggal :1jam

6.8.1.Menentukan Diameter Chamber

_rate  1581,47 Ib/jam

Volume bahan = ; e - 1883 ft’/jam x 1 jam
=18,83 f*

Volume bahan mengisi 80 % dari volume chamber, maka :
Volume total = ]7’08'; f_ 23,53 ft’
Direncanakan Ls = 0,5 di
Volume total = Volume silinder + Volume tutup bawah
23,53 L S P T PO 1.1

’ 241gl/, 4 241l
23,53 L T L

’ 24tg45> 4 ’ 24145
23,53 L S TPl

’ 24tg45 4 ’ 24 tg 45
23,53 =0,1308 di® + 0,3925 di* + 0,1308 di?

di =3,3013 ft =39,62 in

6.8.2.Menentukan Tebal Silinder

Direncanakan bahan konstruksi :

Carbon steel SA 240 Grade M Tipe 316

— Allowable stress (f) = 13750 psi
— Faktor korosi (C) =1/16
—~ Tipe pengelasan Double Welded Butt Joint (E) = 0,8
— Tekanan design = 14,7 psi
Pixdi

ts C

= +
2(t<xE-0,6 x Pi)

14,7 x 39.62 1

=0,0819 = 3/16 in

VI-9



VI-10

Standarisasi :
do =di + 2ts
=38,76 + 2(3/16)

=39,99in ~ 40 in
(Brownell & Young, table 5.7 hal 89)
Harga di baru :
di =do — 2ts
=40 - 2 (3/16)
=39,63 in

6.8.3. Menentukan Dimensi Tutup Atas dan Bawah

> Tebal tutup atas dan bawah :

Massa X § P

() (/mpx )

/2xt

_3 x Massa
_-—-tz_-—-

(= 3 x Massa
f

3 x (1581,471b)
18750 Ib/in?

=0,503in= 1lin

> Tinggi tutup atas dan bawah :

1 .
tu l/ a _ /2 X dl
e /2 ha
1
ta _ /2 x 39,63
tg 45
=19.81 in
ha =hb
hb =19.811n
[§ T S T T T TR 'Lhih.g,r_',,.l SANIL LU O rhaadnis

Tinggi silinder (Ls) =0,5 di
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=0,5 x 39,63
=19,813 in
Tinggi Ash Lock Chamber = ha + tha + Ls + hb + thb
=1981+1+19,875+19,81+1
=61,44 in

6.9. Menentukan Tinggi Total Reaktor Gasifier

Tinggi total = Tinggi Coal Bunker + Tinggi Coal Lock Chamber + Tinggi
Reaktor + Tinggi Ash Lock Chamber

91,72 + 109,76 + 152,69 + 61,44

=415,61 in

i

6.10. Perhitungan Nozzle

a, Nozzle untuk pemasukkan batubara ke coal lock chamber

Bahan masuk = 3832,69 kg/jam = 8499,55 Ib/jam
Densitas = 84 1b/f? |
Dari Perry hal 21-30 didapatkan :
B= 22xf,dimana:
a

B = diameter lubang bin, ft

f = internal stress , 1b/ft®

a = bulk density, Ib/ft’
Dengan trial harga f = 20 1b/1t%, didapat :

1%
B 22X20_so4g
84

b. Nozzle untuk pemasukkan batubara ke dalam reaktor

Bahan masuk = 3832,69 kg/jam = 8449,55 Ib/jam

Densitas = 84 |b/ft’
Dari Perry hal 21-30 didapatkan :
9
B= 2"?(')? .dimana :
Lo et rabang o,

f = internal stress , 1b/ft?
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a = bulk density, Ib/ft’
Dengan trial harga f =20 Ib/ft?, didapat :

22x20

B= =524 ft

. Nozzle untuk pemasukkan gas ke dalam reactor

Bahan masuk = 7857,02 kg/jam = 17321,59 Ib/jam
p =1,43 Ib/ft®
Rate volumetric (Q) = w
p
_ 16148,82 Ib/jam
1,43 1b//t3
= 12113 f¥/jam x—2D_ _ 3 36 A¥/detik
3600 detik

Dari Peter Timmerhaus pers. 14.2 hal. 298 didapatkan :
Di optimum = 3,9 (Q)%* (p)>"
=3,9 (3,36)"* (1,43)%"
=17,05 in
Dari Brownell & Young hal. 390, maka dipilih pipa 8 in Sch 60 dengan ukuran :
-ID =7813in
-OD =8,625in
-t = 0,406 in
. Nozzel untuk pengeluaran produk gas
10972,36 kg/jam = 24189.66 1b/jam
1,01 1b/f
massa bahan
Y

24189.,66 Ib/jam
101 Ib/R°

l

Bahan masuk

P

Rate volumetrik (Q) =

ljam

=23950,16 ft’/jam x :
3600 d-tik

= 6,65 ft*/detik
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Dari Peter Timmerhausse pers. 14.2 hal. 298 didapatkan :
Di optimum = 3,9 (Q)** (p)*"3

=3,9 (6,65 (1,01)*"

=9,16in

Dari Brownell & Young hal 390, maka dipilih pipa 10 in ST dengan ukuran :

-ID =10,02in
- OD =10,75in
-t =0365in

e. Nozzel untuk pengeluran ash dari reaktor
Bahan masuk = 717,35 kg/jam = 1581,47 Ib/jam
Densitas = 84 Ib/ft’

Dari Perry hal 21-30 didapatkan :

_22xf
a

B , dimana :

B = diameter lubang bin, ft

f = internal stress , 1b/ft?

a=bulk density, Ib/ft’
Dengan trial harga f = 10 b/, didapat :

B_zleo_
S 84

2,62 ft

f. Nozzel untuk pengeluaran ash dari ash lock chamber
Bahan masuk = 71735 kg/jam = 1581,47 lb/jam

Densitas = 84 Ib/f°

Dot D el 20 203 et
22> 7,

B= ~— , dimana :

a
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B = diameter lubang bin, ft
f = internal stress , Ib/ft?
a = bulk density, Ib/ft’
Dengan trial harga f = 10 Ib/ft%, didapat :
_22x10

B= 21 =2,62 ft

. Nozzle untuk pemasukan air jaket
Bahan masuk = 31373,09 kg/fjam =69165,11 lb/jam

P = 62,5 b/t
Rate volumetrik (@) = 714552 baban
_ 69165,11 Ib/jam
62,5 Ib/f*
— 106,64 f¥fjam x—I20
3600 detik

=0,31 ft’/detik
Dari Peter Timmerhausse pers. 14.2 hal. 298 didapatkan :
Dioptimum =39 (Q™ (p)*"
=3,9(0,31)"% (62,5)*"®
=393 in
Dari Brownell & Young hal 390, maka dipilih pipa 4 in ST dengan ukuran :
- ID =4,026 in
-0OD =45in
-t =0,237 in

. Nozzle untuk pengeluaran air jaket
Bahan masuk = 31373,09 kg/jam = 69165.11 Ib/jam
P = 62,5 Ib/ft®

. . massa bahan
Rate volumetrik (Q) = — -
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_ 69165,11 Ib/jam
62,5 Ib/ft?
= 1106,64 f*/jam x— I3
3600 detik

=0,31 ft’/detik
Dari Peter Timmerhausse pers. 14.2 hal. 298 didapatkan :
Dioptimum  =3,9 (Q)** (p)*"

=39 (0,31)* (62,5)%"

=393 in

Dari Brownell & Young hal 390, maka dipilih pipa 4 in ST dengan ukuran :
-ID  =4,026in |

-0OD =45in

-t =0,237 in

i. Nozzle untuk manhole

Lubang manhole dibuat berdasarkan standart yang ada yaitu : 20 in (Brownell &
Young, Fig.3.15 hal 51 dengan data item 3,4,5 hal 351)
Berdasarkan fig. 12.2 brownell & Young hal 221, didapatkan dimensi pipa :

Ukuran pipa nominal (NPS) :20in
Diameter luar pipa (DO) :27 %2 1n
Ketebalan flange minimum (T) s 1Y, in
Diameter bagian lubang menonjol (R) :23in

Diameter hubungan pada titik pengelasan (K) : 20 in

Diameter hubungan pada alas (E) :22in
Panjang julukan (L) : 51, in
Diameter dalam flange (B) 219,25 in
Jumlah lubang baut : 20 buah

Diameter baut :11/8in
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Untuk melindungi tekanan yang keluar akibat dari temperature reaksi yang tinggi
maka reaktor dilengkapi oleh jaket dengan air sebagai media pendingin.

a. Menentukan volume air

Rate air masuk =36848,41 kg/jam = 81236,005 Ib/jam
p air = 62,5 b/’
Waktu tinggal =1 jam
Rate Volumeirik = Rate air _ 81236,005 lb3/jam
P 62,51b/ft

= 1299,78 ft*/jam
Volume air = 1299,78 ft’/jam x 1 jam

=1299,78 f’

b. Menentukan P design (Pi)

Tekanan hidrostatik (Ph) = %i’

_ 62,5%(9,5091-1)
144

= 3,69 psi

=-11,01 psig
P operasi = 426,18 psig + (-10,5238 psig)

= 415,17 psig
¢. Menghitung diameter jaket
Vijaket = Vitjue + Vsjoker
1299,78 = [(0,0847 dj*~0,0847 ds*)] + [/ dj* Ls)( T/4.ds*.Ls)]
1299,78= [(0,0847 dj* - 0,0847x(6.5)] + [/ %.(10,62)( (V/, (6%).(10,62)]
1299,78 = 0.0847 dj*- 23,2607 + 7,465 dj? — 315,38
d =13,781t

Sehingga :

_ dj’ —ds?
ds?

_ (13789-(6.5")

doj

=3491l = 4191in= 42 in
(Brownell & Young, Table 5.7 hal.90)



d. Menentukan tebal silinder jaket (tsj)
Direncanakan bahan konstruksi :

Allowable stress (f) = 17000 psi
— Faktor korosi (C) =1/16

— Tipe pengelasan Double Welded Butt Joint (E) = 0,8

— Tekanan design = 426,18 psi
. Pixdo
ts] = — +
2(f xE + 0,4 x Pi)
. 426,18x 42 1
ts) = +—
2(17000x 0,8 -0,6x426,18) ' 16
=0,7236 =~ % in
dij =doj—2tsj
=42 -2(3/4)
=40,5 in
e. Menentukan Dimensi Tutup

Jenis tutup adalah standard dished, dari Brownell & Young didapat :

-1=40
—icr =24
-sf =1%

» Tebal tutup bawah (thbj) :

Dari Brownell & Young, pers. 13.12 hal 258

~ 0.885xPixr . 1
({xE)—-(0,1xPi) 16
0,885x426,18x 40

thbj =

]

1,1128 = 1 Y4 in
» Tinggi tutup bawah (hbj) :

di 405
2 2

=20,25in

BC =r-icr =40-2' =37,51in

Carbon steel SA 240 Grade M Type 316

+
(17000x0,8) —(0,1x426,18)
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AC = [BC)-(aBY) = J(37,5%)- (17,75*) = 33,03 in
b =r-AC =40-3296 =697 '
hbj =tha+b+sf = 1% +697 +1% =9,72in
Dari perhitungan di atas, maka diperoleh dimensi jaket sebagai berikut :
Bahan konstruksi = Carbon steel SA 240 Grade M type 316
diameter luar (do;) =42 in
diameter dalam (di;) =40,5 in
tinggi jaket (ts;) =114,111in
tebal tutup bawah jaket (thy;) =1%in

tinggi tutup bawah jaket (hb) =9,72in

Dari Brownell & Young fig. 12.3 didapat dimensi flange untuk semua nozzle, di

pilih flange stand

6.12. Sambungan Tutup (Head) dengan Dinding Reaktor

Bagian tutup reaktor dan bagian shell reaktor dihubungkan secara flange dan

bolting untuk mempermudah perbaikan dan perawatan reaktor.

1. Gasket
Dari Brownell & Young, fig. 12.11 hal 228, didapatkan :
— Bahan konstruksi : Flat metal, jacketed, asbestos filled, stainless steel
— Gasket factor (m) 13,75

— Design scating stress  : 9000 psia

2. Bolting
Dari Brownell & Young, App. N-4 hal. 344, didapatkan :

— Bahan konstruksi : High alloy steel SA 193 Grade BSc type 347

— Tensile strength min. : 75000 psia
— Allowable stress (f)  : 15000

3. Flange
Dari Brownell & Young, App. D-4 hal. 344, didapatkan :
— Bahan konstruksi : High alloy steel SA 336 Grade F8 type 304
Tongple otk o te S TENNN el
— Ailowable stress (I - 18300

— Type flange : Ring flange loose type



= 4,6in
= Moment My
Dari Brownell & Young, pers. 12.97 hal. 242 :

Mr = Hrx hy
-83783,15 x 4,6

Mt = -384347,73 Ib.in
Moment total pada keadaan operasi (Mo) :

Mo = Mp + Mg + My
8836781,5 + 2337604,24 —384347,73
10790038 Ib.in
Karena M; < Mo, maka mpmax = My = 12501096,25 1b.in

I

2.3. Perhitungan Tebal Flange

1 Brownell & Young, pers. 12.85 hal. 239 :

£ = Y. Mo
. B
lingga didapatkan rumus :
. Jm
fxB
k = A/B
nana :
- A = diameter luar flange = 92,1413 in
- B = diameter dalam flange = 86,3913 in
- = stress yang dijjinkan untuk bahan tlange = 18750 psia
ka :
N A LI E R
86,3913 ’
1 Brownell & Young, fig. 12.22 hal. 238, didapatkan :
-Y =29

Z
I

12501096,25 1b.in
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- p = teckananoperasi = 441 Ib/in®
Maka:
Hp = 0,785 x 78 x 441
Hp =2106189,54 Ib
Jarak radial bolt circle pada aksi (hp)
Dari Brownell & Young, pers. 12.100 hal. 243 :

C-B
ho =5~
86,3913 -78 .
= ————— =42in
2
Moment Mp
Dari Brownell & Young, pers. 12.96 hal. 242
Mp = Hp x hp

= 2106189,54 x 4,2
Mp = 8836781,5 Ib.in
Perbedaan antara beban baut flange dengan gaya hidrostatik total (Hg)
He = W-H
= 2491880,56 — 2022406,39
= 469474,17 b
Moment Mg
Dari Brownell & Young, pers. 12.98 hal. 242 :
Mg = Hg x hg
= 469474,17 x 5
= 2337604,24 Ib.in
Dari Browneel & Young, pers. 12.97 hal. 242 :
Hr = H - Hp
= 2022406.39 — 2106189,54
=-83783,151b
Dari Brownell & Young, pers. 12.102 hal. 244 :

. h{) + h(;

42+ 5
2
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L = Apactual x ————
bac 2><7;nyG

15000
2% 3,14 x 9000 x 76,4329

= 0,5855 in
KarenaL <n = 1,1829 in, jadi perhitungan bolting optimum memenuhi

168,63 x

Perhitungan Moment
Dari Brownell & Young, pers. 12.94 hal. 242, untuk keadaan bolting up (tanpa

tekanan uap dalam) :

\Y = (Am+ Ab) fa
2
166,13 + 168,63
= ( 5 ) X 15000
= 2510665,28 1b
Jarak radial dari beban gasket yang bereaksi terhadap bolt circle :
b -G8
2
_ 86,3913 - 76,4329
2
= 5in
e Moment flange (My)
Dari Brownell & Young, hal. 243 :
M, =W x hg
M, = 2510665.28 =< 3

= 12501096,25 lb.in
e Dari Brownell & Young, pers. 12.95 hal. 243 :
Dalam kondisi operasi :
W = W = 2491880,56 1b
¢ Hidrastic and force pada daerah dalam flange (HD)
Dari Brownell & Young, pers. 12.96 hal. 243 :
', = 0785 N2 n

Lomana .

- B = doshell reaktor =78in



= Perhitungan Bolting Optimum
Dari Brownell & Young, table 10.4 hal. 188 :
- Ukuran baut =3 in
- Root area =5,621 in®
Ami
root area

Jumlah bolting optimum =
_16613
5,621
=29,55 = 30 buah
Dari Brownell & Young, tabel 10.4 hal. 188 dan tabel 12.3 hal. 227 :
Bolt spacing = 6Y%in '

Minimum radial distance (R) = 3 3/ in

- Edge distance (E) =27/
- Bolting circle diameter (C) :
C =digen + 2(1,415.g, + R)
, dimana:

» digwen = 7525in
> g tebal shell (ts)
= | 3/8 in
Maka, bolting circle diameter (C) :
C=7525+2(1415x%1 3/8 x 3 5/8)
= 86,3913 in

Diameter luar ilange
OD =C+2E
= 86,3913 + 2x27/

= 92,1413 in
Check lebar gasket :
Ay actual = jumlah bolt x root area
Ay actual = 30 ~ 5,621

Lebar gasket minimum :

VI-
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Beban gasket supaya tidak bocor (Hy)
Wm = Hy = nb.Gy
- Dari Brownell & Young, pers. 12.12 hal. 229 :
Lebar setting gasket bawah :
bo =n/2
=(,5914
- Sehingga didapatkan Hy :
Hy = Wy =3,14 x0,5914 x 76,4329 x 9000
Hy =1277480,741b
- Dari Brownell & Young, pers. 12.90 hal. 240 :
Beban baut agar tidak bocor (Hy)
H, =2.7mb.Gmp
H, = 2x3,14x0,5914 x 76,4329 x 3,75 x 441
= 469474,171b
- Dari Brownell & Young, pers. 12.89 hal. 240 :
Beban karena tekanan dalam (H)
H = n/4Gp
= (3,14/4) x 76,4329> x 441
= 2022406,39 Ib
- Dari Brownell & Young, pers. 12.91 hal. 240 :
Total berat beban pada kondisi operasi (Wm)
W = H + H,
= 2022406,39 + 46947417
= 2491880,56 Ib
Karena Wi > W2 , maka yang mengontrol adalah Wy,
Perhitungan Luas Minimum Bolting Area
Dari Brownell & Young, pers. 12.93 hal. 240 :
_W_'_“l
fy

_ 2491880.56

Aml =

= 166,13 in° = 11337 i’



6.12.1. Perhitungan Lebar Gasket

Dari Brownell & Young, pers. 12.2 hal. 226 :

do_ [y=pm_
di y —p(m=+1)

Dimana :
- do = diameter luas gasket
- di = diameter dalam gasket
-y =yield stress = 9000 psia

p =internal pressure =441 psia

m = gasket factor =3,75
Diketahui :
di gasket =di shell
=75251n
=6,2708 ft
Maka didapatkan :

do [ 9000 -441 x 3,75
di /9000 —441(3,75+1)

do
06,2708

do =65t = 77,6in

=1,0314

Lebar gasket minimum = d?;dl
_77,6-75,25
2
=1,1829
Diambil gasket (n) =1,1829in
D rata-rain gasket (G) =do + n

=75,25+1,1829
=76,4329 in = 5.88 ft

4 Perhitungan bebun baui

- Dari Brownell & Young, pers. 12.88 hal. 240 :
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_ [29x12501096,25
18750 x 86,3913

t =149in =~ 15in

Kesimpulan Perancangan :

1. Flange
Bahan konstruksi : High Alloy Steel SA 240 Grade M type 316
Tensile strength min. : 75000 psia
Allowable stress (f) : 18750
Tebal flange : 151in
Diameter dalam (Di) : 86,3913 in
Diameter luar (Do) : 92,1413 in
Type flange : Ring flange loose type
2. Bolting
Bahan konstruksi : High Alloy Steel SA 193 Grade M type 347
Tensile strength min. : 75000 psia
Ukuran baut : 3in
Jumlah baut : 30 buah
Allowable stress (f) : 15000
3. Gasket
Bahan konstruksi : Asbestos filled
Gasket factor (m) 0 3,75
Min. design seating : 9000 psia
Tehal gasket (n) N VAT

6.13.  Perhitungan Sistem Penyanggga Reaktor

Sistem penyangga dirancang agar mampu untuk penyangga beban reaktor dan
perlengkapannya.
¢ Berat shell icaktor
e Berat tutup atas dan bawah reaktor
e Berat bahan dalam rzaktor

[
o

e Berat attachment
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Dasar perhitungan :
a. Berat shell reaktor
Ws = m/4 (do’—di®) H. p

Dimana :

- Ws = berat shell reaktor, Ib

- do = diameter luar shell = 78 in = 6,51t

- di = diameter dalam shell = 75,25 in = 6,271 ft
- H = tinggi shell reaktor (Ls) = 114,1102in = 9,5091 ft
- p = densitas dari bahan konstruksi = 493 1b/ft’

(Perry, edisi 6

Berat shell reactor :

Ws = (3,14/4) x (6,5 — 6,2717%) x 9,5091 x 493
= 10762,58 Ib
= 4803,44 kg
b. Berat tutup atas dan bawah standard dished
Wy =Atp
A =628xLxh
Dimana :
- Wd = berat tutup reaktor
- A = luas tutup atas standard dished, ft*
-t = tebal tutup atas (tha) = 2 %in = 0,1875 ft
- p = pbahankonstruksi = 493 Ib/f3
- L = crown radius (R) = 78in = 6,5 ft
h = linggi tuiip atas reaktor (ha)  =1929 0 = 1.6075 fi

Luas tutup atas :
A = 6,28x78x19,29
=9449,014 in> = 65,62 fi?
Berat tutup atas :
Wy 65.62 x 0,1875 x 493
Wa = 6065751b = 2707.2 kg

I

1

= 227072
= 54144 kg
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c. Berat bahan dalam reaktor

W, =m.t
Dimana :
- m = berat bahan dalam reactor =26191,961b
-t = waktu tinggal dalam reactor =1 jam
Maka :
W, = 26191,96 x 1 jam
= 26191,96 1b
= 11689,71 kg
d. Berat jaket pendingin
Berat jaket :
Wiae = (1/4) x (dof? — dif) x Ty x p
Dimana :
- Wijae = berat jaket, Ib
- doj = diameter luar jaket =42in =3,5 ft
- dj = diameter dalam jaket =40,5in =338ft
- T = Tinggi jaket =114,11in =9,51 f
-p = densitas bahan konstruksi = 493 Ib/f’
Berat jaket :

Wiker = (3,14/4) x (3,57 = 3,38%) x 9,51 x 493
=3038.55Ib
=1356,13 kg
Berat air pendingin :
Vair X Paie = 1299,78 £t < 62,5 Ib/tt°
=81236,25 Ib

=36256,47 kg

Jadi,

Wiake + air = 1356,13 +36256,47
=37612,6 kg

e. Berat attachment

AN o . R L

Dari Brownell & Young, hal. 157



6.14.

Wa = 18% Ws

= 18% % 10762,58 1b

= 1937,26 Ib = 864,62 kg

Berat Total Reaktor
Bagian Berat (kg)
W shell 4803,44
W tutup atas + bawah 54144
W bahan 11689,71
W jaket + air pendingin 37612,6
W attachment 864,62
Wiotal 60384,77

Dengan faktor keamanan adalah 10 %, maka berat total reaktor
=(1,1) x 60384,77 kg
=66423,25 kg

Perhitungan Kolom Penyangga Reaktor (Leg)

Perencanaan :

® Menggunakan 4 buah kolom penyangga (kaki penahan)

e Jenis kolom yang digunakan : I-beam

Dasar Perhitungan :
a. Beban tiap kolom
Dari Brownell & Young, pers. 10.76 hal. 197 :
P _4Dba(r-1) LW

Dimana :

n. Dyotn

- P =beban tiap kolom, Ib

P,, = total beban permukaan karena angin, 1b

- H =tinggi vessel dari pondasi.ft

> W= beral total, 1b

L =jarak antara vessel dengan dasar pondasi, ft

Dy, = diameter anchor bolt circle, ft

VI-28



VI-29

Reaktor diletakkan di dalam ruangan, sehingga tidak dipengaruhi adanya

tekanan angin (beban tekanan angin tidak dikontrol).
Maka berlaku rumus :

Py=0
v
n
66423,25
== 16605,81 kg = 37206,98 Ib
Direncanakan :
e Jarak kolom penyangga dari tanah =51t
¢ Tinggi reaktor (H) =415,61 in = 34,6342 ft
e Panjang penyangga =LMH+L) |
=Y (34, 6342 + 5)ft
=20,82 ft
Jadi, panjang penyangga = 20,82 ft = 249,81 in
. Trial ukuran I-beam

Trial ukuran I-beam 12” ukuran 12 x5

Dari Brownell & Young hal. 355 didapatkan :

- Nominal size =12in

- Berat =31,81b

- Area of section (A,) = 9,26 in®

- Depthofbeam (h) =12in

- Width of tflange (b) =5in

-1 =95

- Axis (Ra.) =1,011in

Analisa terhadap sumbu Y-Y

Dengan :

- LR =(249.811in) /(1,01 in)
=24733 in

L

Untuk *R— > 120, maka P = 12000
louGy

()

18000

- Fcaman =
1+
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18000 .
=—G33 - 4092,3 psi

1+ 18000

A _ P
) Fc aman

_37206,98

—M = 9,1 in* < 9,5 in’ (memadai)

Karena A yang dibutuhkan < A yang tersedia, maka ukuran I-beam sudah

memadai.
6.15. Dimensi base plate

Perencanaan :

- Dibuat base plate dengan toleransi panjang adalah 5 % dan toleransi lebar
20 %.
(Hesse, hal. 163)

- Digunakan besi cor sebagai bahan konstruksi dari base plate.

Dasar perhitungan :

a. Luas base plate

Ay =F
fop
Dimana :
- Apy =luas base plate, in’
- P =becban dari tiap-tiap base plate =
- fyp = stress yang diterima olch pondasi bearing capacity yang terbuat
dari beton.
= 330 Wb/in®
Sehingga :
_37206,98
%350
= 106,31 in’

b. Panjang dan lebar base plate
Dimana :

ey Gl 0ol i

=106,31 in?
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- p = panjang base plate, in

=2m+0,95h
-1 = lebar base plate, in
=2n+0,8b
Diasumsikanm =n
b =5 in
h =12in
Maka :
App =PxL

Ay, =(Q2m+0,95h)x(2n+0,8b)
106,31 =[2m+ (0,95x12)] x [2 n+(0,8%5)]
106,31 =2m+11,4) x(2m+4)
106,31 =4m’+8m+228m+45,6

0 =4m?+30,8m+(-60,71)

Dengan menggunakan rumus abc, didapatkan :

(-30,8) = J (30,8)-(4 x 4 x (-60,71))
2 x4

mi2 =

m; =163
m,; =-933
Diambil m = 1,63
Sehingga :
- Panjang base plate (p) =2m+0,95h
=(2 < 1.53)+(0,95 x 12)
=14,65in= 15in
- Lebar base plate (1) =2n+08b
=(2 % 1,63) + (0,8 x 5)
=725in=7,5in
Dari perhitungan didapatkan panjang base plate 15 in dan lebar base plate 7,5
in, maka ditetapkan ukuran base plate yang digunakan adalah 15 x 7.5 in
deraan naz ¢4 y= 1172 7 p”

FCLALAUAN (o addap Dearng capaciy (i)



Dengan :
- f  =bearing capacity, Ib/in®
- P =beban tiap kolom =37206,98 Ib

- A =luas base plate =112,5 in’
Maka :
37206,98
T 1125

=330,73 Ib/in®> < 350 Ib/in®

Karena f < fyp , maka dimensi base plate sudah memenubhi.

. Peninjauan terhadap harga m dan n
- Panjang base plate (p)

p =2m+095h

15 =2m+(0,95 x 12)

m =1,8
- Lebar base plate (1)
1 =2n+080b
7,5 =2n+(0,8 x5)
n =175
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Karena harga m > n , maka tebal base plate dihitung berdasarkan harga m

. Tebal base plate
Dart Hesse, pers. 7-12 hal. 163 :
Dengan :

- t=tebal base plate, in

- f=actual unit pressure yang terjadi pada base plate = 330 psi

- m=1.8

Tebal base plate

t =./0.00015 x 330 x 1.8

Jadi, digunakan tebal base plate 0,5 in
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f. Ukuran baut
Beban tiap baut :
P
Poat =
Npayt
37206,98
=
=9301,751b
Avbat = I;haut
baut
Dimana fys = stress tiap baut max.
= 12000 Ib/in®
9301,75

Avat ="7000

Apae = 3,14/4 x Db?

DR =
3,14/4
Db =1in
Standarisasi dari Brownell & Young, hal. 188 :
Ukuran baut (d) =1in
Root area (a) =(,551in
Bolt spacing =2%in

Jarak radial minimum =1 3/8 in

Edge distance =11/16in

Nut dimension =13/81n
6.16.  Perhitungan Lug dan Gusset

Dasar Perhitungan :

a. Lebar Lug

A = lebar lug = ukuran baut + 9in
=1lin+ 9in
B = jarak antara gussct == ukuran baut + 8 in

=1lin+8in
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=9in
b. Lebar Gusset

Lebar gusset (L) = 2 (ukuran baut + lebar I-beam)
=2x(1+5)in
=121in

Lebar lug atas (a) = 2 (ukuran baut + panjang I-beam)
=2x(1+12)in
=261n

Perbandingan tebal base plate = %

= 2 =0,75in
12

Dari table 10.6, hal. 192, BZrownell & Young, didapat y; = 0,565
e = 0,565 x nut dimension
= 0,565 x15/8
= 0,92 in
c. Tebal Plate Horizontal (Lug)
Menentukan maksimum bending moment sepanjang sumbu radial
Dari pers. 10.14, hal. 192, Brownell & Young :

P 2L
M, =E[(1+u)x1n1;+(1-y,)]

Dimana :

P =beban tiap baut = 9301,75 Ib

it = posson ratio < 0.3 untuk steel

L = panjang horizontal plate bawah =7 in

e =nutdimension =0,92in

Jadi :
9301.75 [ 2x7 }
y = +0,3)x In ——————=+(1-0.5
M 4x3,14 ( O")\1”3,14><0,92 (1-0.565)
=660,96 1b
M dictbstiteailan ke porsanrans 1047 hall 193 Reaws o)l & Vanpe

diperozhy ¢
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=(,5142 in
Maka digunakan plate dengan tebal = 0,5142 in
d. Tebal plate vertikal (Gusset)
Dari Fig. 10.6, hal. 191, Brownell & Young dan pers. 10.47 hal.194,
diperoleh tebal gusset min = % x thp |
=2 x0,5142
=0,1928 in
e. Tinggi Gusset
hg = A+ ukuran baut
=10+11in
= 1lin
f. Tinggi Lug
Tinggi Lug = hg+2thp
11+ (2 x0,5142)
= 12,0284 in
g. Kesimpulan perencanaan lug dan gusset :
> Lug
- Lebar =10in
- Tebal =0,51421in
- Tinggi =12.0284in

~ Gusset
- Lebar =121in
- Tebal =0,1928in

- Tinggi =11in
6.17.  Perhitungan Pondasi

Perencanaan :

™t . . ' P ' N B B
v vy o o B .

- Berat reaktor total

- Berat kolom penyangga



- Berat base plate
e Ditentukan :
- Masing-masing penyangga diberi pondasi
- Spesifik untuk semua penyangga sama
Dasar Perhitungan :
a. Berat total reaktor
W = 66423,25 kg = 146436,7 Ib
b. Beban yang harus ditanggung tiap kolom

Rumus :

W= p.l.t.p

Dimana :

- p = panjang base plate =15in =125 £
- 1 =lebar base plate =75in =0,625 ft
- t  =tebal base plate =0,5in =0,0417 ft

- p = densitas dari bahan konstruksi = 489 Ib/fi’
Beban yang ditanggung tiap kolom :
Wi, =(1,25 ft) x (0,625 ft) x (0,0417 ft) x (489 1b/f%)
=15,92 1b
C. Beban tiap penyangga

Rumus :
Wr=L A F.p
Dimana :
- L =tinggi kolom =20.82 ft
- A =luas kolom [-beam =91 = 0,0632 fi*
- F =factor koreksi =34

- p =densitas dari bahan konstruksi = 489 Ib/fi®
Beban tiap penyangga :
Wp = (20,82 f1) x (0,0632 [1°) = (3.4) x (489 Ib/1)
=2187,69 Ib
d. Behan toral

iy : |

= 146436,7 + 15,92 + 2187,69
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=148640,3 Ib
=67422,801 kg v
Dianggap hanya ada gaya vertikal dan berat kolom itu sendiri bekerja pada

pondasi, maka diambil :

Luas atas =15x
Luas bawah =50 x

15in
50 in

Tinggi =201in

Luas permukaan tanah rata-rata :
A =50 x 50 =2500 in?

Volume pondasi :
V =Axt
= (1600 in?) x (20 in)
=32000in’ = 18,5185 f*
Berat pondasi :
W =V xp
Dimana :

p =densitas semen = 144 1b/ft

Maka :

W =(18,5185 ft’) x
= 2666,6667 1b
=1209,5921 ke

Tekanan tanah :

Pondasi didirikan diatas semen sand dan gravel. dengan :

- Save bearing mini

(144 Ib/f%)

- PR
muim = Jdton/it"

- Save bearing maximum = 10 ton/ft®

Kemampuan tekanan
P = 5 ton/ft* x

=77.8 Ibfin°

Tekanan pada tanah :

LR

tanah sebesar :

22401b x 1 ft

| ton x144 in?
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Dimana :

- W =berat beban total + berat pondasi

- A =luas bawah pondasi = (40 x 40)in?> = 1600 in2*
Sehingga :

_ 148640,3 +2666,6667
B 2500

= 60,52 b/in®> < 77,8 Ib/in®

Karena tekanan yang diberikan tanah lebih kecil daripada kemampuan tanah
menahan pondasi, maka pondasi dengan ukuran (15 x 15) in untuk luas atas
dan (50 x 50) in untuk luas bawah pondasi 20 in dapat digunakan.

Spesifikasi Alat :
1. Coal Bunker
- Panjang =100,8 in
- Lebar =100,8 in
- Tinggi persegi =50,4 in
- Tinggi limas =41,28 in
- Tebal =1% in
- Bahan konstruksi = Carbon steel SA 240 Grade M type 316

2. Coal Lock Chamber

2.1 Bagian silinder

- Diameter luar =72 in

- Diameter J:1lam =71,63 in

- Tinggi silinder =35,811in

- Tebal silinder =3/16 in

- Bahan konstruksi = Carbon steel SA 240 Grade M type 316

2.2 Bagian tutup
- Bentuk = conis
- Tinggi tutup atas =35,81in

Tablal frgn v

- bmggl tutup bawah = 3581 in



Tebal tutup bawah
Bahan konstruksi

3. Reaktor

3.1 Bagian silinder

Diameter luar
Diameter dalam
Tinggi silinder
Tebal silinder
Bahan konstruksi

3.2 Bagian tutup

Bentuk
Tinggi tutup atas
Tebal tutup atas
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= 1% in

= Carbon steel SA 240 Grade M type 316

=78 in
=75,25 in
=152,69 in
=13/8 in
= High Alloy Steel SA 240 Grade M type 316

= standard dished
=19,29 in
=2Y in

Tinggi tutup bawah =19,29 in

Tebal tutup bawah
Bahan konstruksi

4. Ash Lock Chamber
4.1 Bagian silinder

Diameter luar
Diameter dalam
Tinggi silinder
Tebal silinder

Bahan konstruksi

4.2 Bagian tutup

Bentuk
Tinggi tutup atas
Tebal tutup atas

Tinggi tutup bawah

Tebal tutup bawah

Bahan Lonstruksi

=2% in
= High Alloy Steel SA 240 Grade M type 316

=40 in
=39,63 in
=19,81 in
=3/16 in
= Carbon steel SA 240 Grade M type 316

= conis
=19,81in
=1in
=19.81 in
=1]1In

= Carbon steel SA 240 Grade M type 316

- Diameter nozzle batubara masuk = 62,88 in



Diameter nozzle gas masuk
Diameter nozzle air pendingin masuk
Diameter nozzle air pendingin keluar
Diameter nozzle gas keluar
Diameter nozzle ash keluar

Diameter manhole

. Jaket Pendingin

. Flange

Bahan konstruksi

Diameter luar (doj) =42 in
Diameter dalam (di;) =40,5 in
Tinggi jaket (L) =114,11in
Tebal jaket (t;) =% in
Tebal tutup bawah jaket (tn;) =1% in
Tinggi tutup bawah jaket (hy;) =972 in
Bahan konstruksi

Tensile strength minimum = 75000 psia
Allowable stress = 18750
Tebal flange =15in
Diameter dalam (Di) flange =86,3913 in
Diameter luar (Do) flange =92.1413 in

. Gasket

Bahan gasket

Gasket faktor (m) =

3,75

=38,625 in

=45
=45

in

in

=10,75 in
=31,44 in

=20

- Type flange
. Bolting
- Bahan konstruksi
- Tensile strength minimum = 75000 psia
- Ukuran baut =3 in
- Jumlah baut = 30 buah
- Allowable stress = 15000

in

= HAS SA 240 Grade M type 316

= Ring flange loose type

= Asbestos filled
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= Carbon Steel SA 240 Grade M type 316

= [1AS SA 193 Grade B3¢ ype 347



10.

11.

12,

14.

- Diameter rata-rata (G)
Sistem Penyangga

- Jenis

- Jumlah

- Panjang (L)

- Ukuran I-beam

- Area of section (Ay)
Base plate

- Panjang (p)

- Lebar (I)

- Tebal (1)

- Ukuran baut

- Jumlah baut

- Bahan

Lug

- Lebar

- Tebal

- Tinggi

. Gusset

- Lebar Gusset

- Tebal Gusset

- Tinggi Gusset
Sistem Pondasi

- Luas atas

Luas bawah

Tinggi Pondasi

Bahan

—
l; PERPUSTARAAM

o 5
* ITN &

\ o p
=76,4329 in 2aans 7

= Kolom I-beam
=4 buah
=249.84 in
=12x5in’
=926 in®

=15 in
=751n
=0,51n
=1 in
=4 buah

= Cast iron

=101in
=0,5142 in
=12,0284 in

=121in
=0.1928 in

=11 1in

=15 %15 in
=30 %30 in
=201in

= Cement, Sand and Gravel
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144in

35,8125 in|

62, 88in i
DETAIL{ 1Sin DETAIL LUBANG

h
1 $0in
]
i

-
o, { 0.Sin © ®
-~ i,
15in pin
n
6 ©
12in
c TAMPAK ATAS
_TAMPAK SAMPING _—
{ DETAIL PONDASI DAN BASE PLATE
b
J
18 NOZZLE PENGELUARAN ASH CARBON STEEL $A 240 GRADE M TYPE 316
17 TUTUP RAWAH ASH LOCK CHAMBER CARBON STEEL SA 240 GRADE M TYPE 316
16 SILINDER ASH LOCK CHAMBEK CARBON STEE]. SA240 GRADE M TYPE 316
15 TUTUP ATAS ASH LOCK CHAMBER CARBON STEEL SA 240 GRADE M TYPE 316
14 - TUTUP BAWAH JAKET HIGH ALLOY STEEL SAI67GRADE11 TYPE3I6
13 NOZZLE PEMASUKAN GAS HIGH ALLOY STEEL SAI67GRADF 11 TYPE316
12 NOZZLE PENGELUARAN AIR JAKET HIGH ALLOY STEEL SA167GRADE11 TYPE316
[} MANHOLE HIGH ALLOY STEEL SAI67GRADE11 TYPE316
10 . JAKET HIGH ALLOY STEEL SAI67GRADEI! TYPE316
9 NOZZLE PEMASUKAN AIR JAKET HIGH ALLOY STEEL SA167GRADE11 TYPE316
8 SILINDER REAKTOR HIGH ALLOY STEEL SAI67GRADE11 TYPE3I16
7 NOZZLE PRODUK HIGH ALLOY STEEL SA167GRADE11 TYPE316
6 TUTUP ATAS REAKTOR HIGH ALLOY STEEL SA167GRADE11 TYPE316
H) TUTUP BAWAH COAL LOCK CHAMBER CARBON STEEL SA 240 GRADE M TYPB16
4 SILINDER COAL LOCK CHAMBER CARBON STEEL SA240 GRADE M TYPBI16
3 TUTUP ATAS COAL LOCK CHAMBER CARBON STEEL SA240 GRADE M TYPB16
2 TUTUP BAWAH COAL BUNKER CARBON STEEL SA240 GRADE M TYPS16
1 COAL LOCK BUNKER CARBON STEEL SA240 GRADE M TYPBI16
No KETERANGAN BAHAN
12in
———
0,5142in \ __)‘_.l
0,1928 in
12,0284 in =~ l
dh
L JURUSAN TEKNIK KIMIA
FAKULTAS TEKNOLOGI1 INDUSTRI
INSTITUT TEKNOLOGI NASIONAL MALANG
PERANCANGAN ALAT UTAMA
.ﬁ REAKTOR GASIFIKASI
—_— LL L\ DIRANCANG OL.ES! DOSEN PEMEIMBING
- U s ~ i
_TAMPAK SAMPING _TAMPAK DEPAN
DETAIL LUG DAN GUSSET HENOKI! IMANUEL WAHYUSS 1014020 FROF. DI IR TRI POESPOWATL AST




BAB VII
INSTRUMENTASI DAN KESELAMATAN KERJA

Untuk mendapatkan kualitas dan kuantitas produk yang diinginkan perlu adanya
suatu alat untuk mengontrol jalannya proses. Selain itu peranan sumber daya manusia
juga sngat penting dalam menentukan suatu produksi, dengan pertimbangan tersebut
adanya suatu bagian yang berfungsi untuk mengontrol peralatan dan menjaga

keselamatan kerja.
7.1 Instrumentasi

Instrumentasi alat yang dipasang pada peralatan proses untuk mengetahui
kondisi proses dan operasi produksi suatu pabrik. Pengendalian proses meliputi
keseluruhan unit pabrik maupun hanya beberapa unit pabrik yang benar-benar
memerlukan pengontrolan secara cermat dan akurat. Variable-variabel yang
dikendalikan adalah tekanan, temperature, laju lair dang tinggi permukaan.

Dalam industri kimia banyak variable-variabel proses yang perlu diukur dan
dikontrol secara otomatis maupun manual. Penggunaan alat pengontrol otomatis
dimaksudkan untuk menghasilkan kualitas produk yang terbaik disamping itu dapat
mengurangi kebutuhan tenaga kerja. Alat kontrol ini hanya digunakan pada alat yang
mempengaruhi kuantitas dan kualitas produk yang dihasilkan. Pada pra rencana pabrik
Hidrogen ini, instrument yang digunakan ada 2 macam yaitu secara otomatis dan
manual, tergantung dari sistem peralatan dan faktor pertimbangan teknis serta
ekonomisnya.

Tujuan dari pemasangan alat instrument ini adalah :

1. Kondisi operasi suatu peralatan tetap terjaga pada kondisi yang aman dan sesuai.

>. Laju produksi berjalan sesuai dengan batas-batas rencana yang telah dibuat.

>. Membantu mempermudah pengoperasian alat.

1. Lebih menjamin keselamatan dan effisiensi kerja serta peralatan sehingga biaya
produksi rendah.
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Menurut cara kerjanya alat-alat instrument dibagi menjadi:

a. Alat-alat otomatis

Alat ini merupakan instrument yang digunakan hanya sebagai petunjuk dan pencatat

saja.

b. Alat-alat manual

Alat ini merupakan instrument yang secara otomatis digunakan sebagai pengontrol.

Pada Pra Rencana Pabrik ini, instrument yang diguiiakan adalah:

1.

Level Indicator (LI)
Instrument ini berfungsi untuk mengetahui ketinggian fluida yang ada dalam tangki
Storage agar tidak melebihi batas yang telah ditentukan. '

. Temperature Controller (TC)

Instrument ini befungsi untuk mengatur temperatur agar beroperasi pada temperatur

konstan.

. Flow Controller (F C)

Instument ini berfungsi untuk mengendalikan laju air fluida melaluj perpipaan
sehingga aliran yang masuk ke peralatn proses tetap konstan.

Pressure Controller (PC)

Instrument ini dipasang pada peralatan untuk mengatur tekanan agar beroperasi

sesuai tekanan yang diperlukan.

- Ratio Controller (RC)

Instrument ini berfungsi untuk mengatur ratio bahan masuk kedalam alat proses.
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INo Kode Instrumen
1 Alat pengendali
F-117
F-141
L pigs LI
RC
2. M-120 FC
TC
3. R-110 FC
RC
R-120
4. H-133 FC.
: R-120
5
“b
i N TC
5. R-130 FC
R-139
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6. | D-140 FC
D-140 RC

D-146
;| D-146 FC
' B TC

7.2 Keselamatan kerja

Pada suatu pabrik, keselamatan kerja merupakan faktor yang harus mendapat

perhatian besar sebab mengabaikan masalah inj dapat mengakibatkan hal

-hal yang tidak

diinginkan. Keselamatan kerja yang terjamin secara psikologis dapat membuat para

pekerja yang terlibat didalamnya merasa aman dan tenang serta lebih berkonsentrasi

| pada pekerjaan yang ditangani sehingga produktivitas juga akan meningkat.

Usaha untuk menjaga keselamatan ketja dan keamanan pabrik tidak hanya

ditujukan kepada faktor manusianya saja, tetapi jug

a untuk menjaga peralatan yang ada

dalam pabrik. Dengan terpeliharanya peralatan dengan baik maka diharapkan peralatan

dapat digunakan dalam Jangka waktu yang lama.
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Macam-macam bahaya yang biasa terjadi dalam pabrik yang harus diperhatikan

dalam perencanaan yaitu :

a.
b.
C.
d.
7.2.1

Bahaya kebakaran

Bahaya mekanik

Bahaya terhadap kesehatan

Bahaya listrik

Bahaya kebakaran

Bahaya kebakaran merupakan hal yang sangat membutuhkan perhatian, oleh

sebab itu diperlukan pengaman yang sebaik-baiknya terutama dalam produksi.

Cara menanggulangi kebakaran, yaitu :

a.
b.

a o

g.
7.2.2

Pencegahan kebakaran

Pemasangan isolasi pada seluruh kabel-kabel transmisi yang ada.

Menempatkan alat-alat utilitas yang cukup jauh tetapi praktis dari unit operasi.
Penempatan bahan-bahan yang mudah terbakar di tempat tertutup dan jauh dari
sumber api.

Pemasangan pipa air melingkar diseluruh lokasi pabrik.

Penyediaan alat pemadam kebakaran dj setiap bagian pabik dan pemasangannya
harus pada tempat yang mudah terjangkau.

Pengamanan dan pengontrolan terhadap kebakaran.

Bahaya mekanik

Bahaya mekanik biasanya disebabkan oleh pengerjaan konstruksi yang tidak
nemenuhi syarat yang berlaku. Hal-hal yang perlu diperhatikan untuk mencegah
iecelakaan adalah :

Konstruksi harus mendapat perhatian yang cukup tinggi.

b. Perencanaan peralatan harus sesuai dengan aturan yang berlaku, baik pemilihan

C.

2.3

bahan konstruksi maupun faktor yang lain.
Pemasangan alat kontrol yang baik dan sesuai serta alat pengamannya.
Bahaya terhadap kesehatan

Untuk menjaga kesehatan dan keselamatan karyawan perlu adanya kesadaran

i seluruh karyawan agar dapat bekerja dengan baik sehingga tidak membahayakan

:selamatan jiwanya dan orang lain. Untuk itu pengetahuan akan bahaya masing-

asing alat sangat penting diketahui oleh semua karyawan terutama operator control.
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Semua karyawan - harus menggunakan pelindung diri seperti topi peﬁgarrian, sepatu
karet, sarung tangan, dan masker.

Untuk menghindari kerusakan alat seperti peledakan atau kebakaran maka pada
alat-alat tertentu perlu dlpasangl alat pengaman seperti savety valve, isolasi dan
pemadam kebakaran.

Bahaya terhadap kesehatan juga perlu diwaspadai. Umumnya berasal dari bahan
baku, bahan yang diproses dan produk. Karena itu diusahakan agar ruangan proses
maupun ruangan lainnya memiliki ventilasi atau pertukaran udara yang cukup sehingga
dapat memberikan kesegaran kepada karyawan serta dapat memberikan kesegaran
kepada karyawan serta dapat menghindari gangguan terhadap pernafasan. Pengamanan
masing-masing peralatan proses dan alat keseIamatan kerja karyawan dapat dilihat pada
tabel 7.2.

Tabel 7.2 Alat keselamatan kerja karyawan pada pabrik Hidrogen

No. Nama alat pelindung Yang perlu dilindungi
1 Helm Pekerja bagian proses, bahan baku, produk
2 Sepatu boot Pekerja bagian proses, bahan baku, produk
3 Sarung tangan Pekerja bagian proses, bahan baku, produk
4, Masker Pekerja bagian proses, bahan baku, produk
5 Pemadam kebakaran | Seluruh karyawan kantor dan lapangan

7.3 Bahaya listrik

Bahaya pengoperasian maupun perbaikan instalasi listrik hendaknya selalu
menggunakan alat pengaman yang disediakan pabrik, dengan demikian para pekerja
dapat terjaga keselamatanya. Hal-hal yang pérlu diperhatikan :

— Semua bagian pabrik harus diberi penerangan cukup.

— Peralatan yang penting harus diberi switcher dan transformator diletakkan

ditempat yang aman dan tersendiri.

— Peralatan listrik dibawah tanah sebaiknya diberi tanda dengan jelas.



BAB VIII
UTILITAS PABRIK

Unit utilitas pada suatu pabrik adalah salah satu bagian yang sangat penting untuk
menunjang jalannya proses produksi dalam suatu industri kimia, sehingga kapasitas
produksi semaksimal mungkin dapat dicapai. Unit utilitas yang diperlukan pada Pra
Rencana Pabrik Hidrogen ini yaitu :
= Air yang berfungsi sebagai air proses, air pendingin, air umpan boiler, air sanitasi

dan air untuk pemadam kebakaran.

s Steam sebagai media pemanas dalam proses produksi.

» Listrik yang berfungsi untuk menjalankan alat-alat produksi, utilitas dan untuk
penerangan.

= Bahan bakar untuk mengoperasikan boiler.

Dari kebutuhan unit utilitas yang diperlukan, maka utilitas tersebut dibagi menjadi 4

unit, yaitu :
1. Unit penyediaan air
2. Unit penyediaan steam
3. Unit penyediaan tenaga listrik
4. Unit penyediaan bahan bakar
8.1. Unit Penyediaan Air

Berfungsi untuk memenuhi kebutuhan air baik ditinjau dari segi kuantitas maupun
kualitasnya. Dari segi kualitas air merupakan jumlah kebutuhan air yang harus dipenuhi
sedangkan dari segi kualitas menyangkut syarat air yang harus dipenuhi.
8.1.1. Air umpan boiler

Air umpan boiler merupakan bahan baku yang berfungsi sebagai media pemanas.

Kebutuhan steam pada Pra Rencana Pabrik Hidrogen dari batubara ini digunakan
pada Reaktor Gasifier (R-110), Shift Converter (R-140) Steam Methane Reformer (R-
120) dan reboiler (E-161) sebesar 7558,7929 kg/jam. Air umpan boiler yang disediakan
dengan excess 10% sebagai pengganti steam yang hilang yang diperkirakan karena
adanya kebocoran akibat transmisi sebesar 5%, sedangkan faktor keamanan sebesar 5%.
Sehingga kebutuhan air umpan boiler adalah sebanyak 13927,5995 kg/jam.

VIII - 1
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Air untuk keperluan ini harus memenuhi syarat- syarat agar air tidak merusak
boiler (ketel). Dari Perry’s edisi 6, hal 976 didapatkan bahwa air umpan boiler harus
memenuhi persyaratan sebagai berikut :

- Total padatan (total dissolved solid) = 3500 ppm
- Alkanitas = 700 ppm

- Padatan terlarut = 300 ppm

- Silika = 60 - 100 ppm
- Besi = 0,1 ppm

- Tembaga = 0,5 ppm

- Oksigen = 0.007 ppm
- Kesadahan = 0

- Kekeruhan = 175 ppm

- Minyak = 7 ppm

- Residu fosfat = 140 ppm

Selain harus memenuhi persyaratan tersebut diatas, air umpan boiler harus bebas

- Zat — zat yang menyebabkan korosi, yaitu gas-gas terlarut seperti O,, CO,, H,S
dan NH;.
- Zat - zat yang menyebabkan busa, yaitu zat organik, anorganik dan zat — zat tak
larut dalam jumlah yang besar.
Untuk memenuhi persyaratan tersebut dan untuk mencegah kerusakan pada
boiler, maka air umpan boiler harus diolah terlebih dahulu sebelum digunakan melalui :
- Demineralisasi, untuk menghilangkan ion — ion pengganggu.
- Deaerator, untuk menghilangkan gas — gas terlarut

8.1.2. Air proses
Air proses pada Pra Rencana Pabrik Hidrogen dari batubara ini sebesar

11741,8927 kg/jam, yang digunakan pada Scrubber dan Tangki Pengencer

8.1.3 Air sanitasi
Air sanitasi yang diperlukan digunakan untuk keperluan laboratorium,

kantor, untuk konsumsi mandi, mencuci, taman dan lain-lain. Syarat yang harus

dipenuhi sebagai air sanitasi, yaitu :
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1. Syarat fisika
Tidak berwarna dan tidak berbau
Tidak berbusa

Mempunyai suhu dibawah suhu udara

Kekeruhan kurang dari 1 ppm SiO;
pH netral

2. Syarat kimia
- Tidak beracun
- Tidak mengandung zat-zat organik maupun zat anorganik yang tidak larut
dalam air, seperti P043', Hg, Cu dan sebagainya
3. Syarat bakteriologis
- Tidak mengandung bakteri terutama bakteri patogen yang dapat merubah sifat-
sifat fisik air.
Kebutuhan air sanitasi pada Pra Rencana Pabrik Hidrogen ini adalah :
1. Untuk kebutuhan karyawan
Menurut standart WHO kebutuhan air untuk tiap orang adalah 120 L/hari/orang
2. Untuk laboratorium dan taman
Direncanakan kebutuhan air untuk taman dan laboratorium adalah sebesar 30%
dari kebutuhan karyawan
3. Untuk pemadam kebakaran dan cadangan air
Air sanitasi untuk pemadam kebakaran dan air cadangan direncanakan sebesar
40% dari kebutuhan air sanitasi. Sehingga didapatkan kebutuhan air sanitasi
untuk pabrik sebesar 2467,2950 kg/jam
8.1.4 Air pendingin
Air berfungsi sebagai media pendingin pada alat perpindahan panas. Hal ini
disebabkan karena :
- Air merupakan materi yang mudah didapat
- Mudah dikendalikan dan dikerjakan
- Dapat menyerap panas
- Tidak mudah menyusut karena pendinginan
- Tidak mudah terkondensasi
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Air pendingin tersebut digunakan pada, Reaktor Gasifier (R-110), Cooler 1
(E-121), dan Cooler III (E-154), Cooler IV (E-163) sebesar 96530,1494 kg/jam.
8.2. Unit Pengolahan Steam
Bahan baku pembuatan steam adalah Air Umpan Boiler. Steam yang dibutuhkan
dalam proses ini mempunyai kondisi :

- Tekanan : 30 atm

- Temperatur : 300°C

Zat-zat yang terkandung dalam air umpan boiler yang dapat menyebabkan kerusakan
pada boiler adalah :
- Kadar zat terlarut (soluble matter) yang tinggi
- Zat padat terlarut (suspended solid)
- Garam-garam kalsium dan mgnesium
- Zat organik (organic matter)
- Silika, sulfat, asam bebas dan oksida
Syarat-syarat yang harus dipenuhi oleh air umpan boiler :
a. Tidak boleh membuih (berbusa)
Busa disebabkan oleh adanya solid matter, suspended matter dan kebasaan yang
tinggi. Kesulitan yang dihadapi dengan adanya busa :
- Kesulitan pembacaan tinggi liquida dalam boiler
- Buih dapat menyebabkan percikan yang kuat yang mengakibatkan adanya solid-
solid yang menempel dan mengakibatkan terjadinya korosi dengan adanya
pemanasan lebih lanjut.
Untuk mengatasi hal ini, perlu adanya pengontrolan terhadap adanya kandungan
lumpur, kerak dan alkalinitas air umpan boiler.
b. Tidak boleh membentuk kerak dalam boiler.
Kerak dalam boiler akan menyebabkan :
- Isolasi terhadap panas sehingga proses perpindahan panas terhambat.
- Kerak yang terbentuk dapat pecah sewaktu-waktu, sehingga dapat menimbulkan
kebocoran karena boiler mendapat tekanan yang kuat.
c. Tidak boleh menyebabkan korosi pada pipa
Korosi pada pipa boiler disebabkan oleh keasaman (pH rendah), minyak dan lemak,
bikarbonat dan bahan organik, serta gas-gas H,S, SO,, NH3, CO,, O,, yang terlarut
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dalam air. Reaksi elektrokimia antara besi dan air akan membentuk lapisan
pelindung anti korosi pada permukaan baja, yaitu :
Fe?* + 2 H,0 »  Fe(OH), + 2H"

Tetapi jika terdapat oksigen dalam air, maka lapisan hidrogen yang terbentuk akan

bereaksi dengan oksigen membentuk air. Akibat hilangnya lapisan pelindung
tersebut terjadilah korosi menurut reaksi :
4H" + O, — 2H0

4Fe(OH)y, + O + O — >  4Fe(OH);
Adanya bikarbonat dalam air akan menyebabkan terbentuknya CO,, karena
pemanasan dan adanya tekanan. CO, yang terjadi bereaksi dengan air menjadi asam
karbonat. Asam karbonat akan bereaksi dengan metal dan besi membentuk garam
bikarbonat. Dengan adanya pemanasan (kalor), garam bikarbonat ini membentuk
CO; lagi.
Reaksi yang terjadi :

Fe?* + 2 H,CO3 > Fe(HCO), + H,

Fe(HCO), + H,O + panas — Fe(OH), + 2 HO + 2 CO,

Proses Pengolahan Air Pada Unit Pengolahan Air

Air sungai digunakan untuk memenuhi kebutuhan air proses, air sanitasi, air
pendingin dan air umpan boiler. Proses pengolahan air sungai tersebut adalah :

Air dari sungai dipompa dengan pompa (L-211) menuju bak skimmer (F-212) yang
berfungsi untuk membersihkan kotoran-kotoran yang terapung dalam air sungai. Keluar
dari bak skimmer air dipompa (L-213) menuju bak sedimentasi (F-214). Keluar dari bak
sedimentasi air dipompa (L-215) menuju clarifier (H-120) disini terjadi proses
koagulasi dan flokulasi dengan penambahan alum sebagai zat koagulan dan diadakan
pengadukan dengan kecepatan yang cepat dan lambat agar alum dan air dapat tercampur
secara homogen. Setelah terjadi proses koagulasi dan flokulasi, air dipompa ke bak
penampung hasil koagulasi (F-217) untuk menetralkan aliran.

Kemudian menuju ke sand filter (H-218). Keluar dari sand filter air masuk ke bak
air bersih (F-219) dan diolah sesuai dengan fungsinya masing-masing, yaitu :

a Pengolahan air sanitasi

Air dari bak air bersih (F-219) dialirkan dengan pompa (L-223) menuju bak

klorinasi (F-234) dan ditambahkan desinfektan klor (Cl;) sebanyak 1 ppm yang
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diinjeksikan langsung ke dalam pipa. Dari bak klorinasi, air dialirkan menuju bak

air sanitasi (F-225) dan siap untuk dipergunakan sebagai air sanitasi.

Pelunakan air umpan boiler

Pelunakan air boiler yang dilakukan dengan pertukaran ion dalam demineralisasi

yang terdiri dari dua tangki, yaitu tangki kation exchanger (D-220 A) dan anion

exchanger (D-220 B). Kation exchanger yang digunakan adalah resin zeolit (H,Z)

dan anion yang digunakan adalah deacidite (DOH).

Air dari bak air bersih (F-219) dialirkan dengan pompa (L-221) menuju kation

exchanger (D-220A). Dalam tangki kation exchanger terjadi reaksi sebagai berikut :
Ca(HCO;3), + HoZ CaZ +2CO; + 2H,0

Na(HCOs); + HoZ NaZ + 2CO, + 2H,0

CaZ + H,SOq4

S

_
Mg(HCOs); + HZ === MgZ +2CO, +2H;0
CaSO4 + HZ =

MgSO4 + HyZ MgZ + H,S0,

CaCl, + HoZ —= CaZ+2HCI
2NaCl, + HyZ =—= Na,Z +2 HCI
Mng, + H,Z == MgZ+2 HCI

Ton-ion bikarbonat, sulfat dan klor diikat dengan ion Z membentuk CO, dan air,
H,SO, dan HCL. Selanjutnya air yang bersifat asam ini dialirkan ke tangki anion
exchanger (D-220B) untuk dihilangkan anion-anion yang tidak dikehendaki.
Dalam tangki anion exchanger terjadi reaksi sebagai berikut

2DOH + H,S0; === D,;SO4+2H,0

2 DOH + HCl == 2DCl+2H,0
2DOH+2HNO; === 2DNO;+2H;0

Sehingga keluaran dari tangki demineralisasi adalah garam-garam kalsium, natrium
dan magnesium yang terikat pada kation exchanger dalam bentuk CaZ, NaZ dan
MgZ. Sedangkan H,SO4, HCl dan HNOj; terikut pada anion exchanger dalam
bentuk D>SO4, DCI dan DNOs. Setelah keluar dari demineralisasi, air umpan boiler
telah bebas dari ion-ion pengganggu.



VII-7

Setelah keluar dari tangki demineralisasi, air lunak ini digunakan sebagai air umpan
boiler. Untuk memenuhi kebutuhan umpan boiler, air lunak ditampung dalam bak
air lunak (F-222) yang selanjutnya dipompa (L-231) ke deaerator (D-232) untuk
menghilangkan gas-gas impurities pada air umpan boiler dengan sistem pemanasan.
Dari deaerator air ditampung di bak air umpan boiler (F-233) dan siap diumpankan
ke boiler (Q-230) dengan pompa (L-234). Steam yang dihasilkan boiler
didistribusikan ke peralatan dan kondensat yang dihasilkan di recycle.

Pengolahan air pendingin

Untuk memenuhi kebutuhan air pendingin dari bak air lunak (F-222), air dipompa
(L-226) ke bak air pendingin (F-227) kemudian dialirkan ke peralatan dengan
pompa (L-228). Setelah digunakan air direcycle ke cooling tower (P-229) dan
selanjutnya dari cooling tower, air di recycle ke bak air pendingin kembali.
Pengolahan air proses

Untuk memenuhi kebutuhan air proses, air dari bak air lunak (F-222) dipompa
dengan pompa (L-241) menuju ke alat yang membutuhkan air proses.

Proses regenerasi :

Reaksi yang terjadi :
CaZ + H,SOy =—= H,Z + CaSO;,
NaZ + H,S0;, == H,Z + NaSQO,

MgZ + H>SO,4 =—= H,Z +MgSO,
CaZ + HClI =—= H,Z+CaCl
NayZ + HCl ==—= H,Z + NaCl

Pemakaian resin yang terus menerus menyebabkan resin tidak aktif lagi. Hal ini
dapat diketahui dari pemeriksaan kesadahan air umpan boiler. Resin yang sudah
tidak aktif menunjukkan bahwa resin sudah tidak jenuh dan perlu diregenerasi.
Regenerasi hidrogen exchanger dilakukan dengan menggunakan asam sulfat atau
asam klorida. Sedangkan regenerasi anion exchanger dengan menggunakan larutan
NayCO; atau NaOH.

Reaksi yang terjadi :

D,SO4 + Na;CO3 + H;O === 2 DOH + Na,S04 + CO,

2 DCI + Na,CO3 + HO <=—= 2 DOH + NaCl + CO,
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2DNO; + Na;CO3 + HO <= 2 DOH + NaNO; + CO,

8.3. Unit Penyediaan Listrik
Listrik yang dibutuhkan pada Pra Rencana Pabrik Hidrogen dari batubara ini

adalah yang meliputi :
- Proses : 707,58 kW
- Penerangan : 464,508 kW

Kebutuhan listrik untuk proses, penerangan, instrumen dan lain-lain dipenuhi
oleh PLN. Sedangkan apabila listrik mati, maka digunakan satu generator AC bertenaga
diesel berkekuatan 1563 kW sebagai back up.

8.4. Unit Penyediaan Bahan Bakar

Bahan bakar yang digunakan pada pabrik, yaitu pada boiler dan generator. Pada
boiler bahan bakar yang digunakan adalah batubara fines yang berasal dari vibrating
screen. Fines ini digunakan sebagai bahan bakar pada boiler hal ini didasarkan pada
pertimbangan :

- Pemanfaatan fines sebagai batubara

- Persediaan batubara yang memadai pada pabrik

- Mudah di gunakan

- Murah

- Heating value tidak jauh berbeda dengan diesel oil

Sedangkan untuk generator listrik bahan bakar yang digunakan adalah diesel oil.
Pemilihan jenis bahan bakar yang digunakan berdasarkan pertimbangan-pertimbangan
sebagai berikut :

- Harganya relatif murah

- Mudah didapat

- Viscositasnya relatif lebih rendah sehingga mudah mengalami pengabutan
- Heating valuenya relatif tinggi

- Tidak menyebabkan kerusakan pada alat-alat

Dari tabel 9.9 dan fig. 9-9, Perry 6" ed, didapat :

- Flash point = 38°C (100 °F)
- Pour point = -6°C(21,2°F)
- Densitas = 0,8kg/L

- Heating value = 19.200 Btw/lb
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8.5. Pengolahan Limbah
Limbah yang dihasilkan oleh buangan pabrik hydrogen dari batubara ini adalah
berasal dari sisa pembakaran batubara yang berupa ash dan batubara yang tidak
bereaksi. Limba tersebut digunakan sebagai bahan bakar boiler.
Limbah yang mengandung gas langsung dibuang ke atas, karena tidak berbahaya
dan senyawa yang terkandung dalam gas masih dibawah standard yang diperbolehkan
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BAB IX
TATA LETAK

9.1 Tata Letak Pabrik
Tata letak pabrik adalah pengaturan atau peletakan bangunan dan peralatan
dalam pabrik, yaitu meliputi areal proses, areal penyimpanan dan areal material
sedemikian rupa sehingga pabrik dapat beroperasi secara efektif dan efisien. Tujuan
utama dari tata letak pabrik adalah:
- Untuk mengatur alat-alat serta fasilitas produksi
- Untuk menjaga keselamatan
- Supaya pemeliharaan dapat diatur dengan mudah
- Pembiayaan dapat ditekan seminimal mungkin
- Fungsi dari peralatan dan bangunan dapat dipakai seefisien mungkin
Tata letak pabrik dapat dibagi menjadi 2 bagian :
1. Tata letak bangunan
2. Tata letak peralatan
9.2.1. Tata letak bangunan pabrik
Pengaturan tata letak ruangan daripada unit-unit bangunan dalam sutu
pabrik,dapat dilaksanakan sedemikian rupa sehingga:
a. Pemakaian areal tanah sekecil mungkin.
b. Letak bangunan sesuai dengan urutan proses
c. Letak bangunan kantor dan bangunan untuk proses harus terpisah, hal ini
dimaksudkan untuk mencegah terjadinya bahaya yang mungkin timbul
d. Bahan baku dan produk dapat diangkut dengan mudah
e. Terjadinya areal tanah jalan maupun perluasan pabrik
f. Ventilasi dan penerangan yang cukup pada bangunan pabrik
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9.2.2. Tata Letak Peralatan Pabrik

Tata letak peralatan adalah cara menempatkan peralatan-peralatan didalam

pabrik sedemikian rupa sehingga pabrik dapat bekerja secara efektif dan efisien.

Perencanaan yang baik dalam tata letak pabrik harus mencakup arus proses, storage dan

material yang efisien serta diharapkan adanya kombinasi yang sempurna. Dalam

menentukan tata letak peralatan maka perlu diperhatikan beberapa faktor :

Aliran bahan baku

Pengaturan aliran bahan baku dan produk yang tepat dapat menunjang kelancaran
dan keamanan produksi. Pemasangan elevasi perlu memperhatikan ketinggian.
Biasanya pipa atau elevator dipasang pada ketinggian minimal 3 meter agar tidak
menganggu lalau lintas karyawan

Aliran udara

Aliran udara di sekitar area proses harus lancar agar tidak terjadi stagnasi udara
pada tempat yang dapat menyebabkan akumulasi bahan kimia berbahaya sehingga
mengancam keselamatan pekerja

Pencahayaan

Penerangan seluruh area pabrik terutama daerah proses harus memadai apalagi pada
tempat-tempat yang prosesnya berbahaya sangat membutuhkan penerangan khusus
Lalu lintas manusia

Dalam perencanaan proses lay out perlu memperhatikan ruang gerak pekerja agar
dapat mencapai seluruh alat proses dengan mudah dan cepat sehingga penanganan
khusus seperti kerusakan alat (trouble shooting) dapat segera teratasi

Efektif dan efisien

Penempatan alat-alat proses diusahakan agar dapat menekan biaya operasi tapi
sekaligus menjamin kelancaran dan keamanan produksi pabrik sehingga dapat
menguntungkan dari segi ekonomis

Jarak antar alat

Untuk alat proses bertekanan tinggi atau bersuhu tinggi sebaiknya berjauhan dari
alat lainnya agar bila terjadi ledakan atau kebakaran tidak cepat merambat ke alat
proses lainnya

Rencana tata letak peralatan Pabrik Hidrogen dapat dilihat pada gambar 9.3.
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Keterangan Gambar:

F-111 : Open Yard Batubara
C-113 : Hammer Mill
F-117 : Storage O,

F-141 : Storage MEA
M-143 : Tangki Pengencer
R-110 : Reaktor Gasifier
H-121 : Scruber

R-120 : Desulphurizer
R-130 : Shift Converter
E-132 : Cooler 1

H-133 : Flash Tank
D-140 : Absorber

E-148 : Cooler II

D-146 : Striper

F-145 : Storage Produk
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SUSUNAN ORGANISASI PERUSAHAAN

Tujuan utama dari setiap perusahaan adalah kelancaran dan kontinuitas suatu
pabrik. Dalam pra rencana pabrik Hidrogen untuk mencapai suatu target atau sasaran
secara efektif dengan hasil produksi yang besar (memuaskan). Oleh karena itu perlu
ditunjang dengan struktur organisasi yang baik. Secara umum organisasi dibuat dalam
bentuk struktur untuk menciptakan hubungan atau kerjasama antar departement yang
terjalin dalam suatu kerangka usaha dalam mencapai tujuan. Struktur organisasi
mempunyai tugas memberikan wewenang pada masing-masing perusahaan untuk
melaksanakan tugas dan mengatur hubungan struktural anatar fungsi maupun antar
orang-perorang dalam hubungan satu dengan yang lainnya pada pelaksanaanya. Untuk
memperoleh tujuan utama tersebut, harus dipertimbangkan beberapa elemen dasar yang
diperlukan dalam suatu perusahaan sebagai pelaksanaannya. Elemen dasar tersebut
sangat diperlukan karena merupakan faktor penentu untuk mencapai keberhasilan dari
suatu perusahaan dalam mencapai tujuan bersama di dalam organisasi perusahaan,
1dapun elemen-elemen dasar tersebut antara lain :

- Manusia (marn)
Uang (money)
Bahan (material)
Mesin (machine)
Metode (method)

Pasar (marker)
0.1. Dasar Perusahaan

Bentuk perusahaan : Perseroan Terbatas (PT)

Lokasi pabrik : Sanga-Sanga, Kutai Kertanegara-Kalimantan Timur
Lapangan Usaha  : Hidrogen dari Batubara

Kapasitas produksi : 5000 Ton/tahun

Status perusahaan  : Swasta

Status investasi - Penanaman Modal Dalam Negeri (PMDN)
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0.2. Bentuk Perusahaan

Direncanakan pabrik bioetanol yang akan didirikan berstatus perusahan swasta

nasional yang berbentuk Perseroan Terbatas (PT). Pemilihan bentuk perusahaan ini

didasarkan atas beberapa pertimbangan sebagai berikut:

1.

1

k

p

PT memiliki kekayaan sendiri yang terpisah dari kekayaan pribadi masing-masing
pemegang saham.

. Modal mudah didapatkan dengan membagi modal atas sejumlah saham-sahamnya,
sehingga PT dapat menarik modal dari banyak orang. Penarikan modal yang besar
dari masyarakat dapat dialokasikan untuk pengembang atau perluasan usaha,

Pemilik saham dan pengurus kedudukannya terpisah satu dengan yang lainnya.
Pemilik PT adalah pemegang saham sedangkan pengurus adalah direksi beserta
staffnya.

. Kelagsungan hidup PT terjamin karena tidak bergantung pada pemegang saham dan
pemilik yang dapat berganti secara berkala, sehingga PT mempunyai potensi hidup
yang kontinyu dibandingkan dengan bentuk perusahaan.

Pemegang saham mempunyai tanggung jawab yang terbatas terhadap hutang-hutang
perusahaan, sedangkan untuk kelancaran produksi adalah tanggung jawab pimpinan
perusahaan.

Efisiensi dari manajemen PT, yaitu pemegang saham mempunyai hak memilih orang

yang cakap, ahli serta berpengalaman sebagai dewan komisiaris dan direktur utama.
0.3. Struktur Organisasi Perusahaan

Struktur organisasi merupakan salah satu faktor penting untuk menunjang
cmajuan perusahaan. Untuk struktur organisasi yang digunakan pada pra rencana

abrik Hidrogen adalah sistem garis dan staff. Dasar pemilihan sistem garis dan staff

adalah sebagai berikut:

1.

[R)

Lo

Kebanyakan digunakan untuk organisasi berskala besar dengan produksi terus
menerus atau kontiyu.

. Terdapat kordinasi yang terorganisir yaitu satu kesatuan pimpinan dan perintah,
sehingga tercipta kedisiplin kerja menjadi lebih baik.

. Perusahaan sering digunakan untuk produksi secara massal.
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4. Tanggung jawab terhadap aktivitas yang dilakukan untuk mewujudkan tercapainya
tujuan bersama merupkan tugas dari masing-masing kepala bagian atau manager.

5. Pimpinan tertinggi pabrik adalah seorang direktur yang bertanggung jawab kepada
Dewan Komisaris. Sedangkan anggota dewan komisaris yang merupakan wakil-
wakil dari pemegang saham dan . dilengkapi dengan staff ahli yang bertugas
memberikan saran kepada direktur.

Adapun beberapa kebaikan yang dapat mendukung pemakaian  sistem
organisasi staf dan garis adalah sebagai berikut:

1. Setiap organisasi besar dapét menggunakan sistem tersebut apapun tujuannya,
tugasnya dan kompleks susunan organisasinya.

2. Adanya staf ahli dapat mempermudah pengambilan keputusan yang sehat.

Dari bebetapa alasan dan keunturigan menggunakan sistem organisasi garis dan
staf di atas maka dapat digunakan sebagai bahan pertimbangan untuk menentukan
sistem organisasi perusahaan pada Pra Rencana Pabrik Hidrogen yaitu dengan
menggunakan sistem organisasi garis dan staf. Berdasarkan departementasi pembagian
tanggung jawab dan wewenang dilakukan. Dj dalam suatu departemen yang dipimpin
oleh seorang manajer yang dibantu oleh asisten manajer kemudian setiap departement
tersebut akan dibagi lagi menjadi divisi yang dipimpin oleh seorang divisi manajer yang

dibantu oleh asisten divisi manajer. Selanjutnya tiap divisi dibagi menjadi unit-unit.
10.4. Pembagian Tugas dan Tanggung Jawab

10.4.1. Pemegang Saham

Pemegang saham adalah pembeli saham pabrik yang terdiri dari beberapa
orang. Pemegang saham itu sendiri adalah pemilik pabrik yang mempunyai modal
limana sesuai dengan Jjumlah saham yang dimiliki, sedangkan kekayaan pribadi dari
emegang saham tidak dipertanggungjawabkan sebagai jaminan atas hutang-hutang
erusahaan. Penanaman saham djlakukan paling sedikit satu tahun oleh pemegang
aham. Rapat Umum Pemegang Saham (RUPS) yaitu rapat yang diadakan oleh
'emegang saham mempunyai kekuasaan tertinggi dalam mengambil suatu keputusan
ntuk kepentingan perusahaan yaitu memilih direktur dan dewan komisiaris serta dapat
enentukan gaji direktur tersebut. RUPS dapat dilakukan paling sedikit sekali dalam

stahun, atau selambat-lambatnya enam bulan sejak tahun buku yang bersangkutan



X-4

berjalan. Pada rapat umum pemegang sahain tersebut, para pemegang saham
mumpunyai hak sebagai berikut:

a. Mengangkat dan memberhentikan Dewan Komisaris.

b. Mengangkat dan memberhentikan Dewan Direksi

¢. Mengesahkan hasil-hasil usaha serta neraca untung rugi tahunan

10.4.2. Dewan Komisaris
Dewan komisaris adalah kumpulan dari para pemegang saham perusahaan
yang bertindak sebagai wakil dari pemegang saham. Pemegang saham ialah penanam
modal pada pabrik dengan cara membeli saham pabrik. Dewan komisaris diangkat
sesuai dengan ketentuan dalam perjanjian yang dapat diperhentikan setiap waktu dalam
RUPS apabila tindakan yang dilakukan tidak sesuai dengan kepentingan PT.
Tugas dewan komisaris:
- Mengawasi direktur utama agar tidak merugikan perusahaan.
- Menetapkan kebijakan perusahaan. |
- Mengadakan evaluasi atau pengawasan tentang hasil yang diperoleh perusahaan.
- Menyetujui atau menolak rancangan yang diajukan direktur.
- Memberikan masukan pada direktur bila ingin mengdakan perubahan dalam
perusahaan.
- Bertanggung jawab terhadap pabrik secara umum dan memberikan Ilaporan
pertanggungjawaban kepada para pemegang saham dalam RUPS.

- Menerima pertanggungjawaban dari para manager pabrik.

10.4.3. Direktur Utama
Direktur utama merupakan pimpinan eksekutif tertinggi dalam perusahaan.

Dalam tugasnya direktur utama yang merupakan pimpinan tertinggi mempunyai

tanggung jawab secara keseluruhan selama pabrik berdiri yang mana dalam menempuh

tugasnya dibantu dengan direktur teknik produksi dan direktur administrasi.

Tugas dan wewenang direktur utama adalah:

- Menetapkan strategi perusahaan, membuat perencanaan kerja dan menginstruksikan
cara-cara pelaksanaannya kepada manager.

- Mengurus harta kekayaan perusahaan.
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- Menetapkan sistem organisasi yang dianut dan menetapkan pembagian kerja, tugas,
dan tanggung jawab dalam perusahaan untuk mencapai tujuan atau target perusahaan
yang telah direncanakan.

- Mempertanggungjawabkan kepada dewan komisaris semua anggaran pembelanjaan
dan pendapatan perusahaan.

- Menjaga kestabilan organisasi perusahaan dan membantu kontinuitas hubungan yang
baik antara pemilik saham, pimpinan, konsumen dan karyawan.

- Mengangkat dan memberhentikan Kepala Bagian dengan persetujuan rapat
pemegang séham. _

- Mengkoordinir kerjasama dengan direktur produksi, direktur keuangan dan umum

Tugas Direktur Teknik dan Produksi antara lain: ,

- Beftanggung jawab pada direktur utama pada bidang produksi, teknik dan
pemasaran.

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

Tugas Direktur Keuangan dan Umum antara lain:

- Bertanggung jawab kepada Direktur Utama dan bidang keuangan serta pelayanan
umum.

- Mengkoordinir dan mengawasi pelaksanaan pekerjaan kepal-kepala bagian yang

menjadi bawannya.

10.4.4. Penelitian dan pengembangan (LITBANG)

Litbang bersifat independent dan merupakan staf direktur yang ahli teknik dan
ihli ekonomi. Litbang bertanggung jawab langsung kepada direktur utama dan bertugas
nengembangkan segala aspek perusahaan secara kreatif dan inovatif terutama yang
rerkaitan dalam peningkatan kualitas produksi dan pemasaran sehingga mampu
rersaing dengan produk lain. Litbang membawahi dua departemen:

Departemen Pemeliharaan

Departemen Pengembangan



Tugas dan wewenang litbang adalah:

Pengawasan produksi

Pengawasan peralatan pabrik
Perbaikan dan pemeliharaan alat produksi dan utilitas

-Perencanaan jadwal produksi dan penyediaan sarana produksi

10.4.5. Direktur Teknik dan Produksi
Direktur teknik dan produksi diangkat dan diberhentikan oleh direktur utama.
Tanggung jawab direktur teknik dan produksi adalah sebagai berikut:
- Memastikan kelancaran proses' produksi, dimulai dari perencanaan produksi,
perencanaan bahan baku, perangkat produksi.
- Merencanakan, mengontrol, dan mengawasi semua kegiatan yang berkaitan dari
mulai bahan baku sampai menghasilkan produk.
- Perbaikan dan pemeliharaan alat produksi dan alat utilitas.

- Perencanaan jadwal produksi dan penyediaan sarana produksi.

10.4.6. Direktur Keuangan dan Administrasi
Direktur keuangan dan administrasi memiliki ruang lingkup kerja yang lebih
luas dari Manager produksi dan teknik.
Tanggung jawab Direktur keuangan dan Administrasi:
- Biaya-biaya produksi
- Laba rugi perusahaan
- Administrasi perusahaan
- Manajemen perusahaan termasuk strategi pemasaran
- Keungan perusahaan yang berkaitan dengan neraca keuangan
- Hubungan masyarakat
- Masalah ketenagakerjaan

- Mengatu segala kegiatan kerja diluar produksi

10.4.7. Kepala Bagian (Manajer)

Secara umum tugas kepala bagian atau manajer adalah mengkoodinir,
mengatur dan mengawasi jalannya suatu pekerjaan sesuai dengan perintah yang di

berikan pimpinan perusahaan.



Manager terdiri dari:
a. Plant Manager :
- Bertanggung jawab kepada Direktur Teknik dan Produksi dan bertanggung jawab
pula atas kerja bawahannya.
- Mengkoordinir dan megawasi pelaksanaan pekerjaan kepala-kepala biro.
- Melakukan tugas-tugas yang diberikan oleh direktur.
b. Office Manager
- Bertanggung jawab kepada Direktur Administrasi dan bertanggung jawab pula
atas kerja bawahémnya.
- Mengkoordinir dan megawasi pelaksanaan pekerjaan kepala-kepala biro.
- Melakukan tugas-tugas yang diberikan oleh direktur serta menyusun laporan hasil
oleh bagian masing-masing.
Kepala bagian terdiri dari:
a. Kepala Bagian Produksi
Kepala bagian produksi bertanggung jawab kepada direktur produksi dalam bidang
mutu dan kelancaran produksi.
Kepala Bagian produksi membawahi:
Seksi Proses:
- Mengawasi, memantau serta bertanggung jawab atas jalannya proses produksi
- Menjalankan tindakan seperlunya pada peralatan produksi yang mengalami
kerusakan, sebelum diperbaiki oleh seksi yang berwenang.
- Mengatur jadwal pembelian bahan baku, pengiriman serta tanggung jawb atas
penyedian bahan baku dan bahan pembantu dalam pabrik.
Seksi Laboratorium:
- Mengawasi dan menganalisa mutu serta bahan pembuatan
- Mengawasi dan menganalisa mutu produksi
- Mengawasi hal-hal yang berhubungan dengan bagian pabrik
- Membuat laporan berkala kepada Biro Produksi
- Bertanggung jawab atas analisa awal dan akhir.
- Bertanggung jawab atas standart mutu
Seksi Penyediaan bahan baku: Bertanggung jawab atas tersedianya bahan baku yang

cukup untuk proses



Seksi Pengolahan limbah: Bertanggung jawab atas limbah yang akan dibuang

. Kepala Bagian Teknik |

Bertanggung jawab kepada Direktur Produksi dalam bidang perlatan. Kepala Bagian

Teknik mempunyai tugas sebagai berikut:

- Mengatur dan mengawasi segala masalah yang berhubungan dengan peralatan
teknis, proses dan utilitas.

- Bertanggung jawab kepada direktur teknik dan produksi

Kepala bagian ini membawahi:

Seksi Utilitas

- Bertugas mengawasi dan mengatur pelaksaan penyediaan air pendingin, steam,
regenerasi adsorber, bahan bakar dan listrik.

- Bertanggung jawab atas peralatas misalnya boiler.

Seksi Bengkel

- Melaksanakan pemeliharaan gedung

- Mengadakan perbaikan terhadap peralatan-peralatan yang mengalami kerusakan.

. Kepala Bagian Umum

Bertanggung jawab kepada direktur teknik, produksi, keuangan dan administrasi

dalam bidang personalia, humas, keamanan, dan keselamatan perusahaan.

Kepala bagian ini membawahi:

Seksi Personalia:

- Bertugas untuk penerimaan dan pemberhentian karyawan

- Mengadakan pendidikan dan pelatihan kerja bagi karyawan

- Penempatan karyawan

- Kesejahteraan karyawan

- Mengusahakan disiplin kerja yang tinggi untuk menciptakan kondisi kerja yang
tenang dan dinamis

Seksi Keamanan dan Keselamatan:

- Menjaga dan memelihara keamanan daerah sekitar pabrik

- Menjaga semua bangunan pabrik dan fasilitas perusahaan di lingkungan pabrik.

- Mengawasi keluar masuknya orang-orang bahkan karyawan maupun bukan

karyawan dilingkungan perusahaan
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Seksi Humas: .

- Betugas mengadakan komunikasi dengan pabrik lain dan masyarakat sekitar
pabrik

- Mengatasi persoalan yang ada di luar area perusahaan

- Mengadakan kerja sama dengan pihak lain

Kepala Bagian Keuangan

Betanggung jawab kepada direktur keuangan dan administrasi dalam bidangn

keuangan, serta membawahi: .

Seksi Pembukuan: Bertugas membukukan segala transaksi keuangan, yang terjadi di

perusahaan.

Seksi Keuangan:

Mengadakan perhitungan uang perusahaan

Mengamankan keuangan perusahaan

- Merencanakan keuangan dimasa yang akan datang

- Membayar gaji karyawan

Kepala Bagian Pemasaran

Kepala bagian pemasaran mengatur masalah pemasaran produk, termasuk juga
melakukan research marketing agar penentuan harga dapat bersaing di pasaran,
menganalisis strategi pemasaran perusahaan maupun kompetitor, mengatur masalah
distribusi penjualan produk ke daerah-daerah, melakukan promosi pada berbagai
media massa baik cetak maupun elektronik agar produk dapat terserap konsumen
alau secara umum bertanggung jawab kepada direktur keuangan dan administrasi
dalam bidang pemasaran.

Seksi-seksi yang ada di bawah kepala bagian pemasaran adalah sebagai berikut:
Seksi Penjualan: Bertanggung jawab untuk mencari pemasaran yang seluas-luasnya
dengan memperoleh keuntungan yang sebesar-besarnya serta bertanggung jawab
kepada Kepala Departemen Pemasaran mengenai penjualan produk pada berbagai
daerah distribusi sekaligus mensurvei kebutuhannya agar dapat dipasok setiap saat.

Seksi Gudang: Bertugas mengatur keluar masuknya produksi dan gudang
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Seksi iklan dan promosi: Bertugas mengenalkan produk atau promosi ke berbagai

konsumen tentang produk pabrik dan mecari pelanggan baru untuk mempertuas
pemasaran.
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Gambar 10.1. Struktur organisasi pabrik hidrogen dari batubara
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10.5. Jadwal Jam Kerja

Pabrik Hidrogen direncanakan bekerja atau beoperasi selama 330 hari dalam
setahun dan 24 jam per sehari, dan sisa harinya dialokasikan untuk perbaikan dan
perawatan proses produksi serta shut down. Pengaturan jam kerja harus disesuaikan
dengan peraturan pemerintah yaitu jumlah jam kerja untuk karyawan adalah 40 Jjam
dalam satu minggu, yang dibedakan dalam dua bagian yaitu:

1. Jam kerja tetap (non shiff)

2. Jam kerja bergilir (shiff)

Pembagian jam kerja harus berdasarkan satatus jabatan dan bidang kerja karyawan.

a. Karyawan dengan jam kerja tetap (non shift)
Karyawan dengan jam kerja tetap (non shiff) yaitu karyawan yang tidak menangani
operasi pabrik secara langsung, contohnya direktur, kepala kantor/pabrik. Sedangkan
kepala pabrik, kepala seksi dan karyawan kantor administrasi dan seksi dibawah
tanggung jawab non-teknik atau yang bekerja dipabrik dengan jenis pekerjaan tidak
kontinyu. Karyawan non shif bekerja selama 6 hari dalam seminggu (total kerja 40
Jam per minggu) sedangkan hari minggu dan hari besar libur.
Pembagian kerja karyawan dengan jam kerja tetap adalah sebagai berikut:
- Senin — Kamis

08.00 - 16.00 (istirahat 12.00 — 13.00)

- Jum’at

08.00 — 16.00 (istirahat 11.30 — 13.00)
- Sabtu

08.00-13.00

b. Karyawan dengan jam kerja bergilir (Shiff)
Sedangkan karyawan yang menangani proses operasi pabrik secara langsung disebut
karyawan dengan jam kerja bergilir (shiff) atau tidak tetap misalnya: kepala shift,
operator, karyawan shift, gudang serta keamanan dan keselamatan kerja. Karyawan
shift bekerja perhari 24 jam, yang terbagi dalam 3 shift. Pembagian kerja karyawan
dengan jam kerja bergilir.
Dibagi menjadi 3 giliran (shifr) kerja:
- Shifi I (pagi) :07.00 - 15.00
- Shifi 1l (siang)  : 15.00 —23.00
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- Shift Il (malam) : 23.00 - 07.00

Agar tercipta kelancaran dalam pelaksanaannya maka jam kerja dilakukan secara
bergilir, sehingga karyawan dibagi menjadi 4 group yaitu LILIIL, dan IV. Dengan 4
grup dan 3 grup giliran kerja (shiff) maka 1 grup kerja merupakan grup pengganti
(cadangan). . |
Adapun pengganti shift dari keempat grup tersebut dapat dilihat pada tabel 10.1
berikut:

Tabel 10.1. Jadwal penggantian grup

HARI
REGU

112 3 4 5 6 7 8 9 10 | 11 | 12
I P{P| P L MIM|[M L S S S L
I S|S| L P P P L M{M| M L S
I M|L|[ S S S L P P P L MM
v LIM M| M L S S S L P P P

Keterangan:

P =Pagi, S = Siang, M = Malam, L = Libur

[0.6. Jaminan Sosial

Jaminan sosial adalah jaminan yang diterima oleh pihak karyawan apabila
erjadi sesuatu hal yang menyebabkan pekerja tidak dapat melakukan pekerjaannya
likarenakan adanya cedera atau luka. Salah satu tujuan diberikan jaminan sosial kepada
aryawan agar kesejahteraan lebih terjamin dan diharapkan akan bekerja lebih giat.
\dapun jaminan sosial yang diberikan perusahaan kepada karyawan adalah sebagai
erikut:

. Tunjangan
- Tunjangan tahunan dapat diberikan setahun sekali kepada karyawan yaitu dengan
penabahan satu bulan gaji.
- Tunjangan di luar gaji pokok, diberikan kepada tenaga kerja tetap berdasarkan
prestasi yang telah dilakukannya dan lama pengabdiannya kepada perusahaan

tersebut.
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- Tunjangan lembur yang diberikan kepada tenaga kerja yang bekerja di luar jam
kerja yang telah ditetapkan (khusus untuk tenaga kerja shift).
2. Insentif atau bonus . .
Insentive atau bonus dari perusahaan diberikan dengan tujuan untuk meningkatkan
produktivitas dan memacy semangat kerja karyawan, Besarnya insentive tergantung
berdasarkan golongan dan jabatan. Pemberian insentive untuk golongan operatif
(golongan kepala seksi ke bawah) diberikan setiap bulan sedangkan untuk golongan
di atasnya diberikan pada akhir tahun produksi dengan melihat besarnya keuntungan
dan target yang dicapai.
3. Perumahan _
Perumahan diberikan terutama bagi karyawan yang menduduki jabatan penting,
mulai dari direksi sampai kepala seksi.
4. Kesehatan
Untuk keperluan kesehatan karyawan perusahaan menyediakan poliklinik yaitu
untuk pengobatan karyawan yang menderita sakit, kecelakaan kerja dan biayanya
ditanggung oleh perusahaan.
- Untuk pengobatan dan perawatan yang dilakukan pada rumah sakit yang telah
ditunjuk akan diberikan secara cuma—cuma.
- Karyawan yang mengalami  kecelakaan atau terganggu kesehatannya dalam
menjalankan tugas perusahaan, akan mendapat penggantian ongkos pengobatan
penuh.

5. Cuti
- Cuti tahunan selama 12 harj kerja dan diatur dengan mengajukan permohonan

satu minggu sebelumnya untuk dipertimbangkan ijinnya.

- Cuti sakit bagi tenaga kerja yang memerlukan istirahat total berdasarkan surat
keterangan dokter.

- Cuti hamil selama 3 bulan bagi tenaga kerja wanita.

- Cuti untuk keperluan dinas dan perintah atasan berdasarkan kondisi tertentu
perusahaan.

10.7. Penggolongan Dan Tingkat Pendidikan Karyawan

Karyawan digolongkan berdasarkan tingkat kedudukan dalam sistem

organisasi pada pra rancang pabrik bioetanol ini adalah sebagai berikut:
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1. Direktur utama
2. Direktur teknik dan administrasi
3. Kepala bagian
4. Kepala seksi

5. Staff kepala seksi

6. Operator

Latar belakang pendidikan yang harus dimiliki oleh karyawan berdasarkan

kedudukannya dan struktur organisasi pada pra rencana pabrik hidrogen ini sebagai

berikut:
1. Direktur utama : Magister teknik (S,)
2. Direktur
- Direktur teknik : Magister teknik (S,)
- Direktur administrasi : Magister administrasi(S;)
3. Direktur LITBANG : Magister teknik (S,)
4. Sekretaris direktur : Sarjana administrasi
5. Kepala bagian
- Kabag teknik : Sarjana teknik mesin
- Kabag produksi : Sarjana teknik kimia
- Kabag pemasaran : Sarjana ekonomi-manajemen

- Kabag umum

- Kabag keuangan
Kepala seksi

- Seksi utilitas

- Seksi perawatan
- Seksi K3

- Seksi proses

- Seksi laboratorium
- Seksi gudang

- Seksi personalia
- Seksi humas

- Seksi keamanan

- Seksi pemasaran

: Sarjana psikologi

: Sarjana akutansi-ekonomi

: Sarjana teknik kimia

: Sajana teknik mesin

: Sarjana teknik industry
: Sarjana teknik kimia

: Sarjana teknik kimia

: D3 teknik kimia

: Sarjana psikologi

: Sarjana psikologi

: SMU/SMK

: Sarjana ekonomi
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- Seksi keuangan : Sarjana ekonomi
- Karyawan : Diploma dan SLTA
- Dokter : Sarjana dokter

10.8. Perincian Jumlah Karyawan

Perincian jumlah dan tenaga kerja

Step di dalam proses = 13 tahap

. . 5000 ton/tahun__ .
Kapasitas Produksi = 330 hari/abon =15,1515 ton/hari

Berdasarkan vilbrant, fig.6.35, hal 235, didapatkan
M = 45 orang Jjam/hari/tahapan proses '
Ada 2 tahapan proses dalam Pra Rencana Pabrik Hydrogen, yaitu :
Proses Utama terdiri dari :
- Pada Tahap Persiapan bahan baku
- Pada Tahap Reaksi
- Pada tahap pemurnian
- Padatahap packing/finishing
Proses tambahan/pembantu
- Utilitas
- Bengkel dan pemeliharaan
- Laboratorium
Sehingga didapatkan :
Karena jumlah proses keseluruhan terbagi dalam 7 tahap, maka :

Karyawan proses =45 orang jam / hari tahapan proses x tahapan proses
=45 orang jam / hari tahapan proses x 7 proses
=315 orang janvhari
Karena setiap hari ada 3 shift dan 4 regu dimana karyawan shift bekerja selama 8 jam

/hari, maka :

315 orangjam>< thari  Ishift

Karyawan proses = - e o
hari 3shift 8 jam



=13,125 ~ 14 orang/shift
= 14 orang/shift x 4regu = 56 orang

Jumlah karyawan yang dibutuhkan untuk Pra Rencana Pabrik Hydrogen dapat diuraikan
sebagai berikut:
Tabel 10.2. Perincian kebutuhan tenaga kerja pabrik Hydrogen
No |- Jabatan : Jumlah
1 | Direktur Utama 1
2 | Direktur Teknik dan Produksi 1
3 | Direktur Keuangan dan Adm. 1
4 | Staf Litbang 2
5 | Kepala Bagian Produksi 1
6 | Kepala Bagian Teknik 1
7 1
8 1
9 1
1
1

Kepala Bagian Umum

Kepala Bagian Keuangan

Kepala Bagian Pemasaran

10 | Kepala Seksi Proses

11 | Kepala Seksi Laboratorium
No Jabatan Jumlah
12 | Kepala Seksi Bahan Baku
13 | Kepala Seksi Utilitas

- 14 | Kepala Seksi Pemeliharaan
15 | Kepala Seksi Personalia (SDM)

16 | Kepala Seksi Keamanan

[

1

1

1

1

17 | Kepala Seksi Pengelolaan Limbah 1
18 | Kepala Seksi Pembukuan 1
19 | Kepala Seksi Keuangan 1
1

1

1

8

8

2

20 | Kepala Seksi Penjualan

21 | Kepala Seksi Gudang
22 | Kepala Seksi Iklan dan Promosi

23 | Karyawan Devisi Proses

24 | Karyawan Devisi QC

25 | Karyawan Devisi bahan baku




26 | Karyawan Devisi Utilitas -3
27 | Staf Devisi Bengkel & Perawatan 8
28 | Karyawan Devisi Personalia 4
29 | Karyawan Devisi Keamanan 6
30 { Karyawan Devisi Administrasi 5
31 | Karyawan Devisi Pembukuan 4
32 | Karyawan Devisi Keuangan 4
33 | Karyawan Devisi Penjualan 6
34 | Karyawan Devisi Gudang 1
35 | Karyawan Devisi Kesehatan 2
36 | Karyawan Devisi Kebersihan 15
37 | Sopir 4
38 | Sekertaris 1
39 | Karyawan pemadam Kebakaran 6
40 | Dokter 1

Jumlah

113
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10.9. Status Karyawan dan Status Upah

Pabrik Hydrogen dari batubara memiliki sistem gaji yang berbeda satu sama

lain, ‘

Sistem upah ini didasarkan berdasarkan kriteria sebagai berikut:

1. Jenjang atau tingkat pendidikan

2. Pengalaman kerja

3. Tanggung jawab dan kedudukan.

4. Keahlian

5. Pengabdian pada perusahaan (lamanya bekerja).

Menurut statusnya karyéWan pabrik dapat dibagi menjadi golongan sebagai berikut:

1. Karyawan tetap ,
Adalah karyawan yang diangkat dan diberhentikan berdasarkan surat keputusan (SK)
direksi dan mendapatkan gaji bulanan berdasarkan kedudukan, keahlian, dan masa
kerja karyawan tersebut.

2. Karyawan harian
Adalah karyawan yang diangkat dan diberhentikan oleh manajer pabrik berdasarkan
nota persetujuan direksi atas pengajuan kepala yang membawahinya dan menerima
upah harian yang dibayar tiap akhir pekan.

. Karyawan borongan

LI

Adalah karyawan yang bekerja apabila diperlukan oleh pabrik, misalnya bongkar
muat barang dan lain-lain. Karyawan ini mendapat upah dari pekerjaannya berupa

upah borongan.
10.10. Tingkat Golongan dan Jabatan Tenaga Kerja

Golongan A dengan gaji perbulan Rp. 15 .000.000,-

Meliputi : Direktur Utama

Golongan B dengan gaji perbulan Rp. 10.000.000,-

Meliputi : Direktur Teknik dan produsi, keuangan dan administrasi
Golongan C dengan gaji perbulan Rp. 8.000.000,-

Meliputi : direktur Litbang

Golongan D dengan gaji perbulan Rp. 6.000.000,-

Meliputi : Kepala bagian



- Golongan E dengan gaji perbulan Rp. 4.000.000,-

Meliputi : Kepala seksi dan Sekretaris

- Golongan F dengan gaji perbulan Rp. 2.000.000 sampai 2.500.000,{

Meliputi : Karyawan dan Kepala seksi keamanan
- Golongan G dengan gaji perbulan Rp. 1000.000 — 1.500.000
‘Tabel 10.3. Daftar upah karyawan
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' Gaji (Rp)
No Jabatan Jumlah
Per orang Total

1 [ Direktur Utama 1 Rp15.000.000 | Rp15.000.000
2 | Direktur Teknik dan Produksi 1 Rp10.000.000 | Rp10.000.000
3 | Direktur Keuangan dan Adm. 1 Rp10.000.000 | Rp10.000.000
4 | Staf Litbang 2 - Rp8.000.000 | Rp16.000.000
5 | Kepala Bagian Produksi 1 Rp6.000.000 Rp6.000.000
6 | Kepala Bagian Teknik 1 Rp6.000.000 Rp6.000.000
7 | Kepala Bagian Umum 1 Rp6.000.000 Rp6.000.000
8 | Kepala Bagian Keuangan { Rp6.000.000 Rp6.000.000
9 [ Kepala Bagian Pemasaran 1 Rp6.000.000 Rp6.000.000
10 | Kepala Seksi Proses 1 Rp6.000.000 Rp6.000.000
11 | Kepala Seksi Laboratorium I Rp6.000.000 Rp6.000.000
12 | Kepala Seksi Bahan Baku 1 Rp6.000.000 Rp6.000.000
13 | Kepala Seksi Utilitas 1 Rp6.000.000 | Rp6.000.000
14 | Kepala Seksi Pemeliharaan 1 Rp6.000.000 Rp6.000.000
I5 { Kepala Seksi Personalia (SDM) 1 Rp6.000.000 Rp6.000.000
16 | Kepala Seksi Keamanan 1 Rp2.500.000 Rp2.500.000
17 | Kepala Seksi Pengelolaan Limbah 1 Rp6.000.000 Rp6.000.000
18 | Kepala Seksi Pembukuan 1 Rp6.000.000 Rp6.000.000
19 | Kepala Seksi Keuangan 1 Rp6.000.000 Rp6.000.000
20 | Kepala Seksi Penjualan 1 Rp6.000.000 Rp6.000.000
21 | Kepala Seksi Gudang 1 Rp6.000.000 Rp6.000.000
22 | Kepala Seksi Iklan dan Promosi | Rp6.000.000 Rp6.000.000
23 | Karyawan Devisi Proses 8 Rp2.500.000 | Rp20.000.000
24 | Karyawan Devisi QC 8 Rp2.500.000 | Rp20.000.000
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25 | Karyawan Devisi bahan baku 2 Rp2.500.000 Rp5.000.000
No Jabatan Jumlah Caii Rp)
Per orang Total
26 | Karyawan Devisi Utilitas 5 Rp2.000.000 | Rp10.000.000
27 | Staf Devisi Bengkel & Perawatan 8 Rp2.000.000 | Rp16.000.000
28 | Karyawan Devisi Personalia 4 Rp1.800.000 Rp7.200.000
29 | Karyawan Devisi Keamanan 6 Rp1.800.000 | Rp10.800.000
30 | Karyawan Devisi Administrasi 5 Rp1.600.000 Rp8.000.000
31 | Karyawan Devisi Pembukuan 4 Rp1.600.000 Rp6.400.000
32 | Karyawan Devisi Keuangan 4 Rp1.600.000 Rp6.400.000
33 | Karyawan Devisi Penjualan 6 Rp1.600.000 Rp9.600.000
34 | Karyawan Devisi Gudang 1 Rp1.000.000 Rp1.000.000
35 | Karyawan Devisi Kesehatan 2 Rp1.000.000 Rp2.000.000
36 | Karyawan Devisi Kebersihan 15 Rp1.000.000 | Rp15.000.000
37 | Sopir 4 Rp1.300.000 Rp5.200.000
38 | Sekertaris Rp1.700.000 Rp1.700.000
39 | Karyawan pemadam Kebakaran 6 Rp1.800.000 | Rp10.800.000
40 | Dokter 1 Rp2.500.000 Rp2.500.000
| Jumlah 113 Rp313.100.000




BAB XI
ANALISA EKONOMI

Analisa ekonomi merupakan suatu cara untuk mengetahui apakah pabrik
tersebut layak didirikan atau tidak. Oleh karena itu di dalam pra rencana Pabrik
hidrogen ini dibuat evaluasi untuk mengetahui berapa investasi yang diperlukan untuk
mendirikan pabrik hidrogen tersebut. Faktor-faktor yang perlu dipertimbangkan dalam
penentuaan untung rugi dalam mendirikan Pabrik Formaldehid adalah sebagai berikut :

1. Return of Invesment (ROI)
2. Pay Out Time (POT)
3. Break Even Point (BEP)
4. Internal Rate of Return (IRR)
Untuk menghitung faktor-faktor diatas perlu diadakan penafsiran beberapa hal
menyangkut administrasi perusahaan dan jalannya proses, yaitu :
1. Penaksiran modal investasi total (ZTotal Capital Invesment) terdiri atas :
a. Modal tetap (Fixed Capital Invesment)
b. Modal kerja (Work Capital Invesment)
2. Penentuan biaya produksi total (Total Production Cost), terdiri atas :
a. Biaya pembuatan (Manufacturing Cost)
b. Biaya pengeluaran umum (General Expenses)
3. Penaksiran harga alat
11.1. Faktor - Faktor Penentu
11.1.1. Penaksiran Modal Investasi Total (TCI)
Yaitu modal atau biaya yang dibutuhkan untuk mendirikan suatu pabrik mulai
dari awal sampai pabrik selesai dibangun dan siap beroperasi.
a. Modal Tetap (FCI)
Yaitu modal yang dibutuhkan untuk mendirikan pabrik, FCI dibagi menjadi :
a. Direct Cost
Yaitu modal yang dikeluarkan untuk pembelian atau pengadaan peralatan
proses produksi, meliputi :
- Harga peralatan
- Instrumentasi dan alat kontrol
XI-1
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- Isolasi
- Perpipaan
- Peralatan listrik
- Angkutan kapal laut
- Asuransi
- Biaya angkut ke plant
- Pemasangan alat
- Bangunan
- Service Facilities
- Tanah
b. Indirect cost
Yaitu biaya atau modal yang dikeluarkan untuk konstruksi pabrik dan bagian-
bagian pabrik yang tidak berhubungan langsung dengan pengadaan peralatan
proses produksi, meliputi :
- Engineering dan supervisi
- Konstruksi
b. Modal Kerja (WCI)
Yaitu semua biaya yang dikeluarkan untuk mengoperasikan pabrik, dimana biaya
yang dikeluarkan dipengaruhi oleh besarnya kapasitas pabrik, meliputi :
- Penyediaan bahan baku dalam waktu tertentu
- Pengemasan produk
- Biaya yang harus ada setiap bulannya (uang tunai) untuk membiayai pengeluaran
rutin seperti gaji, pembelian bahan baku dan lain-lain
- Pajak yang harus dibayar
- Perhitungan penerimaan dan pengeluaran
- Utilitas.
Sehingga : TCI = FCI + WCI
11.1.2. Penentuan Biaya Produksi
Adalah biaya yang dikeluarkan tiap satu-satuan produksi. Biaya produksi terdiri
dari :
a. Biaya Pembuatan

Yaitu semua biaya untuk proses yang meliputi :
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- Biaya produksi langsung (DPC)
- Biaya produksi tetap (FPC)
- Biaya overhead pabrik (POC).
b. Biaya Pengeluaran Umum
Yaitu biaya yang tidak berhubungan dengan proses, meliputi :
- Biaya administrasi
- Biaya distribusi dan pemasaran
- Litbang.
Berdasarkan sifatnya, biaya produksi dibagi menjadi :
Biaya tetap
Yaitu biaya yang dikeluarkan secara tetap dan tidak tergantung pada kapasitas
pabrik. Yang termasuk biaya tetap antara lain :
Bunga Bank

Asuransi

Depresiasi
Pajak, dll
Biaya semi variabel (SVC)

Yaitu biaya yang bervariasi tetapi tidak berbanding lurus dengan kapasitas pabrik,
antara lain :
- Biaya utilitas
- Biaya bahan baku
- Gaji karyawan
- Supervisor
- Pemeliharaan dan perbaikan
11.1.3. Penaksiran Harga Alat
Harga suatu alat setiap saat dapat berubah sesuai dengan perubahan kondisi
ekonomi. Karena perubahn kondisi ini maka terdapat beberapa cara untuk
mengkonversi harga suatu alat yang sama beberapa tahun yang lalu, sehingga diperoleh
harga yang ekivalen dengan harga sekarang.
Harga alat pada pabrik Hidrogen ini didasarkan pada data harga alat yang
diperoleh dari (Ulrich, 1984) dan ( http://www.matche.com/EquipCost/index.htm -
2014).
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Penentuan Total Capital Investment (TCI)

Biaya Langsung (DC)
1. Harga peralatan (E) =Rp. 171.442.022.400
2. Instrument dan alat control 28% E =Rp. 48.003.766.272
3. Isolasi 8% E =Rp. 13.715.361.792
4. Perpipaan terpasang 40% E =Rp. 68.576.808.960
5. Listrik terpasang 20% E =Rp. 34.288.404.480
6. Harga FOB (jumlah 1-5) (F) =Rp. 336.026.363.904
7. Ongkos angkutan kapal laut 15% F =Rp. 50.403.954.585,60
8. HargaCdanF  (jumlah 6-7) (G) =Rp. 386.430.318.489,60
9. Biaya asuransi 1,0 G =Rp. 3.864.303.184,90
10. Harga CIF (jumlah 8-9) (H) =Rp. 390.249.621.674,50
11. Biaya angkut barang ke plant  20% H  =Rp. 78.058.924.334,90
12. Pemasangan alat 35% E =Rp. 60.004.707.840
13. Bangunan pabrik 20% E =Rp 34.288.404.480
14. Service facilities 30 E  =Rp. 51.432.606.720
15. Tanah 6% E =Rp. 10.286.521.344
16. Biaya langsung (DC) (jumlah 10-15) =Rp. 624.365.786.393,40

BiayaTak Langsung (IC)
17. Engineering dan Supervisi 15% DC =Rp. 93.654.867.959,01
18. Kontruksi 20% DC =Rp. 124.873.157.278,68
Total Modal Tak Langsung (IC) =Rp. 218.528.025.237,69

Fixed Capital Investment (FCI)
FCI =DC+IC

=Rp. 624.365.786.393,40 + Rp. 218.528.025.237,69
= Rp. 842.893.811.631
Working Capital Investment (WCI)
WC =15% x FCI
=15% x Rp. 842.893.811.631
=Rp. 126.434.071.754
Total Capital Investment (TCI)
TCI =FCI+WC



=Rp. 842.893.811.631 + Rp. 126.434.071.754

=Rp. 969.327.883.376

Modal Perusahaan
Modal sendiri (MS) 60% TCI=Rp. 581.596.730.025
Modal pinjaman (MP)40% TCI = Rp. 387.731.153.350
Penentuan Total Capital Investment (TPC)

a.

Biaya Produksi Langsung (DPC)
- Bahan baku

- Tenaga kerja (TK)

- Supervisi (20% TK)

- Utilitas

- Pemeliharaan & perbaikan (PP) (10% FCI)

- Penyediaan operasi (15% PP)
- Laboratorium (15% PP)

- Patent dan royalti (5% TPC)
Biaya Produksi Langsung

Biaya Tetap (FC)

- Depresiasi alat (10% FCI)

- Depresiasi bangunan (4% FCI)

- Pajak kekayaan (4% FCI)

- Asuransi (1,0% FCI)

- Bunga bank (12,5% MP)

Biaya Tetap (Fixed Cost/FC)

Biaya Overhead Pabrik

Biaya Overhead =70% TK + PP

. Biaya pengeluaran umum (GE)

- Administrasi (15% PP)

- Distribusi dan pemasaran (10% TPC)
- Litbang (5% TPC)

Biaya Pengeluaran Umum (GE)

Rp.

Rp.
Rp.
Rp.

Rp.
Rp.

Rp.

Rp.
Rp.

Rp
Rp.

Rp

Rp

Rp.
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78.516.840.600

3.757.200.000

751.440.000
26.719.789.884,99
84.289.381.163,11
12.643.407.174,47
12.643.407.174,47
0,05 TPC
219.321.465.997,03
+ 0,05 TPC

84.289.381.163,11
33.715.752.465,24
33.715.752.465,24
8.428.938.116,31
48.466.394.168,79
208.616.218.378,69

61.632.606.814,18

13.319.703.174
0,1 TPC
0,05 TPC
13.319.703.174,47
+0,15 TPC



XI-6

e. Biaya produksi total (TPC)
TPC = DPC + FC + Biaya Overhead + GE
= Rp. 502.889.994.364 + 0,20 TPC
TPC = Rp. 628.612.492.955
Analisa Profitabilitas
Sesuai dengan Undang-Undang Pajak Penghasilan tahun 1984 (UU no. 7/1983) dan
Undang-Undang ketentuan umum dan tata cara perpajakan (UU no.6/1983) :
- 15% untuk laba sampai Rp. 25.000.000
25% untuk laba sampai Rp. 50.000.000
40% untuk laba sampai > Rp. 50.000.000
a. Bunga kredit = 12,5 % per tahun

b. Pengembalian pinjaman dalam waktu 10 tahun
¢. Umur pabrik 10 tahun
d. Kapasitas produksi

TahunI = 60 % dari produksi total
TahunII = 80 % dari produksi total
Tahun III = 100 % dari produksi total
Laba Perusahaan
Total penjualan per tahun = Rp. 899.995.536.000 (kapasitas 100 %)
Laba kotor = Harga jual — Biaya produksi

Rp. 899.995.536.000 — Rp. 628.612.492.955
Rp. 271.383.043.045
Pajak penghasilan = 40% x Laba kotor
= 40% x Rp.271.383.043.045
Rp. 108.553.217.218
Laba kotor — Pajak penghasilan
Rp. 271.383.043.045 — Rp. 108.553.217.218
Rp. 162.829.825.827

Nilai penerimaan Cash Flow sebelum pajak (C,)

It

Laba bersih

I

i

Cant = Laba kotor + Depresiasi alat
Rp. 162.829.825.827 + Rp. 84.289.381.163
Rp. 355.672.424.208
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Nilai penerimaan Cash Flow setelah pajak (Ca)
Caa = Laba bersih + Depresiasi alat
Rp. 162.829.825.827 + Rp. 84.289.381.163
Rp. 247.119.206.990
2. Laju Pengembalian Modal (ROI)
ROI adalah pernyataan umum yang digunakan untuk menunjukkan laba tahunan

I

sebagai usaha untuk mengembalikan modal.
a. ROI sebelum pajak

ROIgr = M x 100%
Modal Tetap

32,20% (App.E)
b. ROI setelah pajak

ROl = Laba bersih < 100%
Modal Tetap

19,3% (App. E)
Lama Pengembalian Medal (POT)
POT adalah masa tahunan pengembalian modal investasi dari labayang dihitung,

dikurangi penyusutan / waktu yang diperlukan untuk pengembalian modal
investasi.

POT = Modal Tetap « 1 tahun

Cash flow setelah pajak
= 3,41 tahun (App. E)
Break Even Point (BEP)
Merupakan titik dimana jika kapasitas pabrik berada pada titik tersebut maka pabrik

tidak untung dan tidak rugi atau harga penjualan sama dengan biaya produksi.

S$-(0,7SVC - VC)

x 100%

Dimana :
FC = Rp. 208.616.218.379
VC = Rp. 105.236.630.485
SVC Rp. 289.615.144.374
S = Rp. 899.995.536.000



Maka, didapatkan :
BEP = 4991% (App.E)
Titik BEP terjadi pada kapasitas = 49,91 % x 5.000 ton/tahun
2.496 ton/tahun
Nilai BEP untuk Pabrik Hidrogen adalah 30% - 60%, sehingga nilai BEP diatas

memadai.

| L E——
| 900.000.000.000 {1+ P
800.000.000.000 o |

700.000.000.000
600.000.000.000
500.000.000.000
400.000.000.000
300.000.000.000 —
200.000.000.000 B— By
100.000.000.000 "

Harga

0 10 20 30 40 50 60 70 80 90 100
% BEP

Gambar 11.1. Grafik Break Even Point
Untuk produksi tahun I kapasitas pabrik 60% dari kapasitas sesungguhnya, sehingga

keuntungannya adalah :
PBi _ (100 - BEP)-(100 - %kapasitas)

PB (100 -BEP)
Dimana: PBi = keuntungan pada % kapasitas yang tercapai (dibawah 100%)
PB = keuntungan pada kapasitas 100%

%Kap = % kapasitas yang tercapai
Maka, dari App. E diperoleh nilai,
PBi = Rp 32.791.496.435
Sehingga cash flow setelah pajak untuk tahun I adalah :
Ca = Laba bersih tahun pertama + depresiasi alat
=Rp 32.791.496.435 + Rp 84.289.381.163
=Rp 117.080.877.598
Untuk produksi tahun II kapasitas pabrik 80% dari kapasitas sesungguhnya, schingga

keuntungannya adalah :
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PBi _ (100 - BEP)-(100 — %kapasitas)
PB (100-BEP)

Dimana : PBi = keuntungan pada %kapasitas yang tercapai (dibawah 100%)
PB
%Kap = % kapasitas yang tercapai
Maka, dari App. E diperoleh nilai,
PBi = Rp 32.791.496.435
Sehingga cash flow setelah pajak untuk tahun I adalah :
Ca = laba bersih tahun kedua + depresiasi alat
=Rp 32.791.496.435 + Rp 84.289.381.163
=Rp 117.080.877.598
Shut Down Point (SDP)
SDP adalah suatu titik yang merupakan kapasitas minimal pabrik yang masih boleh

keuntungan pada kapasitas 100%

beroperasi.

SDP = 0,35VC x100%

S-0,7SVC- VC
= 14,68% (App.E)
Titik shut down point terjadi pada kapasitas penjualan
= 14,68% x Rp. 899.995.536.000
= Rp. 132.081.017.985
Net Present Value (NPV)

Metode ini digunakan untuk menghitung selisih dari nilai penerimaan kas bersih

dengan nilai investasi sekarang.

Langkah — langkah menghitung NPV :

a. Menghitung Ca, (tahun ke-0) untuk masa konstruksi 2 tahun
Caz = 40% x FCIx (1+1i)’

Rp 426.714.992.138 ( App. E)

60% x FCI x (1+ i)'

Rp 568.953.322.851 (App.E)

Ca0 = -(Ca1 - Caz)

- Rp. 995.668.314.989

Ca-i

i



b. Menghitung NPV tiap tahun
NPV = Cp x Fy

Dimana : Fy = faktor diskon = 1/(1+i)" Ca

n tahun ke-n

1l
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cash flow setelah pajak
tingkat bunga

Tabel 11.1 Cash flow untuk NPV selama 10 tahun

Tahun Cash Flow (C,) Fd NPV
ke - (Rp) i=12,5% (Rp)
0 -995.668.314.989 1 -995.668.314.989
1 117.080.877.598 0.8889 104.071.891.198
2 117.080.877.598 0,7901 92.508.347.732
3 247.119.206.990 0,7023 173.559.717.392
4 247.119.206.990 0,6243 154.275.304.348
5 247.119.206.990 0,5549 137.133.603.865
6 247.119.206.990 0,4933 121.896.536.769
7 247.119.206.990 0,4385 108.352.477.128
8 247.119.206.990 0,3897 96.313.313.003
9 247.119.206.990 0,3464 85.611.833.780
10 247.119.206.990 0,3079 76.099.407.805
WCI 126.434.071.745
Total 183.044.931.636

Karena harga NPV = (+) maka pabrik Hidrogen layak untuk didirikan.
IRR (Internal Rate of Return)

Tabel 11.2 Cash flow untuk IRR

Tahun Cash Flow (C,) NPV; (Rp) NPV: (Rp)
ke - (Rp) i 0,18 i= 0,19
0 -995.668.314.989 -995.668.314.989 -995.668.314.989
1 117.080.877.598 99.221.082.710 98.387.292.099
2 117.080.877.598 84.085.663.314 82.678.396.722
3 247.119.206.990 150.404.378.606 146.644.445.414
4 247.119.206.990 127.461.337.802 123.230.626.399
5 247.119.206.990 108.018.082.883 103.555.148.234
6 247.119.206.990 91.540.748.206 87.021.132.970
7 247.119.206.990 77.576.905.259 73.127.002.496
8 247.119.206.990 65.743.140.050 61.451.262.601
9 247.119.206.990 55.714.525.466 51.639.716.472
10 247.119.206.990 47.215.699.548 43.394.719.724
WCI 126.434.071.745 126.434.071.745
Total 37.747.320.599 1.895.499.886
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i + ALl x(i, —i;)
NPV, —NPV,
19,05%
Karena IRR lebih besar dari bunga bank (12,5%) maka Pabrik Hidrogen ini layak untuk
didirikan.

IRR



BAB XII
KESIMPULAN

Pra rencana pabrik hydrogen dari batubara ini diharapkan akan mencapai hasil
produksi yang maksimal sesuai dengan tujuan, sehingga dari hasil produksi tersebut
akan dapat memenuhi konsumsi dalam negeri untuk memenuhi kebutuhan akan
hidrogen sebagai bahan baku untuk industri petrokimia . Dari hasil analisa, pra rencana
pabrik hidrogen dari batubara ini cukup menguntungkan. Kesimpulan ini diambil
dengan memperhatikan beberapa aspek berikut:

12.1. Segi Teknik

Bila ditinjau dari segi teknis, pembuatan hidrogen ini adalah baik. Dengan
proses yang tidak rumit, dan tidak menghasilkan limbah yang berbahaya. Dan juga
memilik kualitas yang baik.

12.2. Segi Sosial

Pendirian pabrik ini dinilai menguntungkan, karena dapat menciptakan
lapangan pekerjaan baru dan dapat meningkatkan pendapatan perkapita daerah sekitar
lokasi pabrik.

12.3. Segi Lokasi Pabrik

Pendirian pabrik ini dinilai menguntungkan, karena dekat bahan baku,
persediaan air sungai yang melimpah, dekat daerah pemasaran, dan tenaga kerja yang
tersedia.

12.4. Segi Analisa Ekonomi

Analisa ekonomi sangat dimerlukan untuk melihat layak atau tidaknya suatu
pabrik didirikan baik untuk renacana jangka pendek maupun untuk rencana jangka
panjang. Setelah dilakukan perhitungan analisa ekonomi terhadap pra rencana pabrik
hydrogen dari batubara, maka dapat diketahui data sebagai berikut:

- Internal Rate of Return (IRR) =19,05 %

- Pay Out Time (POT) = 3,41 tahun
- Return of Investment (ROD)gt =32,20 %

- Return of Investment (ROI)at =19,3%

- Break Even Point (BEP) =49.91 %
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APPENDIKS A
NERACA MASSA

ton 1000kg tahun hari
X

Kapasitas Produksi : 5000 ton/tahun = SOOGtahun o X 390 basi X 24 jam

: 631,31 kg/jam
Waktu Operasi : 330 hari/tahun ; 24 jam/hari
Satuan : kgfjam

1. VIBRATING SCREEN (H-114)
Berfungsi untuk menyeragamkan ukuran batubara dan memisahkan batubara yang
akan masuk ke dalam reaktor dan batubara yang di alirkan ke dalam boiler berdasarkan

ukurannya.

Basis :4034,41 kg/jam

APP A-1



Kesimpulan neraca massa pada vibrating screen (H-1 14) adalah

APP A-2

Komponen Masuk Komponen Keluar
Kg Kg
Aliran 1 : Aliran 2 :
Batubara 3308,22 Batubara 363,90
H;O 726,19 H,O 79,88
Jumlah 4034,41 Jumlah 443,79
Aliran 2 : Aliran 4 :
Batubara 363,90 Batubara 165,41
H>0 79,88 H>O 36,31
Jumlah 44379 Jumlah 201,72
Aliran 3 : Aliran 5 :
Batubara 367,12 Batubara 314281
H,O 806,08 H>O 689.88
Jumlah 4478.20 Jumlah 3832,69
Total 4478,20 Total 447820 |

2. REAKTOR GASIFIER (R-110)

Berfungsi untuk mereaksikan batubara dengan oksigen dan steam menjadi gas.

— Komposisi batubara masuk
C =76,60% x 3142,81 kg/jam = 2407.39 kg/jam

©OR110

H = 6,90% = 3142,81 kg/jam = 216.85 kg/jam
N = 1.50% x 3142,81 kgfjam = 47,14 kg/jam
S = 1.60% x3142,81 kgfjam = 5028 kg/jam
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O = 940% x3142,81 kg/jam = 295,42 kg/jam
Ash= 4,00% x 3142,81 kg/fjam = 125,71 kg/jam
3142,81 kg/jam

— Kebutuhan Steam pada reaktor
Diketahui : Ratio feed steam/batubara = 2
Kebutuhan Steam =2 x massa batubara
=2 x 3142,81 kg/jam
= 6285,61 kg/jam
—~ Kebutuhan O, pada reaktor
Diketahui : Ratio feed oksigen/batubara = 0,5
Kebutuhan Oksigen = 0,5 x massa batubara
=0,5 x 3142,81 kg

—1571,40 kg

Reaksi :

C + H,0 —70“){1’ CO + H,
Mula 20043 387,20
Reaksi 14030 14030 14030 140,30
Sisa 60,13 246,90 14030 14030

c o+ 0, —2 co,
Mula 60,13 49,11
Reaksi 48,70 48,70 48,70

Sisa 11,42 0,40 48,70
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80%
CO + H0 —2»CO, + H,

Mula 140,30 246,90
Reaksi 112,24 112,24 112,24 112,24
Sisa 28,06 134,66 112,24 112,24

0,
c + 2H, 5%, cn,

Mula 11,42 252,54
Reaksi 6,85 6,85 6,85
Sisa 4,57 238,83 6,85

70%
S + H, —— H,S

Mula 1,57 238,83
Reaksi 1,10 1,10 1,10
Sisa 0,47 237,74 1,10

— Komposisi Bahan Keluar :

C  =4,57kmolfjam x 12,011 = 54,89 kg/jam
H = 216,85 kg/jam
N = 47,14 kg/jam
S =047 kmolfjam x 32,06 = 15,09 kg/jam
o = 295,42 kg/jam
Ash = 125,71 kg/jam
Batubara = 755,11 kg/jam
CHs =  kmol/jam x 48,42 = 109,97 kg/jam

CO, = kmol/jam x 44,01 = 7083,24 kg/jam
CO = kmol/jam x 28,01 785,99 kg/jam
H; = kmoljam x 2,02 = 479,23 kg/jam

il



H,S = kmoljjam x 34,08 = 3741 kg/jam
O, = kmoljamx31,998 = 12,90 kg/jam
H,0 = kmol/jam x 18,02 = 2425 86 kg/jam

- Aliran9:

Batubara yang keluar diasumsikan 5% ikut terbawa ke atas, maka:

Batubara = 755,11 kg/jam x 95% = 717,35 kg/jam

Kesimpulan neraca massa di reaktor gasifier (R-110) adalah :
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Komponen Masuk Komponen Keluar
Kg Kg
Aliran § : Aliran 9:
Batubara 3142,81 Batubara 717,35
H,0 689,88 Jumlah 71735
Jumlah 3573,16 Aliran 10 -
Aliran 6 : Batubara 37,76
H,0 6285,61 CH,4 109,97
Jumlah 6285,61 CO, 7083,24
Aliran 7 : co 785,99
02 1571,40 Ha 479,23
Jumlah 1571,40 HS 3741
0O, 12,90
Aliran 8 : H,0 2425,86
H0 6285,61 Jumlah 10972,36
0, 1571,40
Jumlah 7857,02
Total 11689,71 Total 11689,71
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3. SCRUBBER (H-122)

Berfungsi untuk membersihkan partikel-partikel padat Yang masih ikut terbawa k
atas bersama gas.

Kondisi operasi pada scrubber adalah sebagai berikut:
T =200°C
P =30atm

— Menghitung kebutuhan H;0 pada scrubber

KOMPONEN BM kg kmol
C 12,011 28,92 2,41
H 1,0079 2,6051 2,5847
N 14,0067 0.5663 0,0404
S 32,06 0,6041 0,0188
o 15,9994 3,5490 0,2218
CH, 16,0426 109,97 6,8548
CO; 44,0098 | 708324 160,95
Cco 28,0104 785,99 28,06
H> 2,0158 479,23 237,74
H;S 34,0758 37.41 1,10
0, 31,9988 12,90 0,40
H,O 18,0152 242586 134,66

JUMLAH 10970,85 | 575,03




nxRxT

Volume bahan masuk =

Dimana:
n =536092,11 mol
R =0,082 L atm/mol K
T =200°C=473 K
P =30atm

_ 536092,11x0,082x473
30

= 743954,16 L
=26269,02 ft’

A%
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Diketahui ratio kebutuhan H>O pada scrubber adalah 10 galon per 100 ft*> bahan masuk,

maka;

Kebutuhan H,0 = !© gakml 0

=2626,90 galon
=9,94 m’
p HyO = 995,68 kg/m’
Massa H,O = pxV
995,68 kg/m’ x 9,94 m*
9894,64 kg

3 X 26269,02 f°



Kesimpulan neraca massa pada Scrubber (H-122) adalah:

Komponen Masuk Komponen Keluar
Kg Kg

Aliran 10 : Aliran 12 :
Batubara 37,76 | Batubara 35,20
CH4 109,97 H,O 989464
CO, 7083,24 Jumlah 9932,40

COo 785,99

H, 479,23 { Aliran 13 :
H,S 37,41 CHy4 109,97
0, 1290 €O, 7083,24
H,O 242586 CO 785,99
Jumlah 10972,36 H; 479,23
H.S 37.41
Aliran 11 ; O, 12,90
H,O 9894,64 H,O 2425,86
Jumlah 9894,64 Jumlah 10934,60
"otal 20867,00 Total 20867,00

4. STEAM METHANE REFORMER (R-120)

Berfungsi untuk mengurangi kandungan CH, dalam campuran gas

/\
—(

\ 4

» R-120

p—
A

Reaksi didalam Steam Methane Reformer

CHy + H0 —» CO + 3H,
Mula 6,85 - 28.06 237,74
Reaksi 6,17 0,17 6.17 18,51
Sisa 0,69 6,71 34,23 256,24



Kebutuhan Steam(H;0) untuk proses
Kebutuhan Steam = 6,71 x 18,015

= 120,880 kegfjam
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Kesimpulan neraca massa pada Steam Methane reformer adalah:

Komponen Masuk Komponen Keluar
Kg Kg
Aliran 13 : Aliran 14 :

CH4 109,97 CH, 10,997
CO, 7083,24 CO, 7083,24
CO 785,99 CO 958,79

H 479,23 H, 516,54
H,S 37,41 H>S 37,41

(63 12,90 0)) 12.90
H,O 2425,86 HO 231472
Jumlah 10934,60 Jumlah 10934,60

Total 10934,60 Total 10934,60

5. DESULFURIZER (R-130)

Berfungsi untuk mengurangi kandungan gas H,S dalam campuran gas.

i R-120

Reaksi di dalam Desulfurizer:

H,S + ZnO _ﬂ’/_’o—__’ ZnS + H0
Mula 1,10 1,00
Reaksi 1.00 1,00 1,00 1,00
Sisa 0,1 1,00 1,00




Kesimpulan neraca massa pada Desulfurizer (R-130) adalah:
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Komponen Masuk Komponen Keluar
Kg Kg
Aliran 14 : Aliran 15 :

CH4 10,997 CH4 10,997
CO; 7083,24 CO, 7083,24
CO 958,79 CO 958,79
H, 516,24 H, 516,24
H,S 37,41 H,S 0,75
0, 12,90 0O, 12,90
H,0 2314,72 H,0 2334,10
Jumlah 10934,60 Jumlah 10917,32

Katalis Hasil Reaksi
Zn0O 87,55 ZnS 104,83
Jumiah 87,55 Jumiah 104,83
Total 11022,15 Total 11022,15




6. SHIFT CONVERTER (R-140)
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Berfungsi untuk mengurangi kandungan CO dan H,O dalam campuran gas.

Reaksi dalam Shift Converter :

CcO H,O E/_&_’ CO, + H;
M 34,24 129,56
R 33,55 33,55 33,55 33,55
S 0,68 96,02 33,5 33,55

Kesimpulan neraca massa pada Shift Converter (R-140) adalah:

Komponen Masuk Komponen Keluar
Kg Kg
Aliran 15 : Aliran 16 :

CH, 10,997 CHy 10,997
CO, 7083.,24 CO, 8559,56
CcO 958,79 CO 19,18

H; 516,54 H, 584,16
H,S 0,75 H,S 0,75
(6} 12,90 02 12,90
H,O 2334,10 H,O 1729,78
Jumlah m Jumlah m

Total ~ 10917,32 Total 10917,32




7. FLASH DRUM (H-155)
Berfungsi untuk menghilangkan kandungan H,O dalam campuran gas.

H-133

Kesimpulan neraca massa pada flash drum (H-155) adalah

16
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Komponen Masuk Komponen Keluar
Kg Kg
Aliran 16 : Aliran 17 :
CH, 10,097 H,0 1729.78
Co; 8559,56 | Jumlah 1729,78
o 19181 Atiran 18 :
H 584,16 CH, 10,997
HzS 0.75 Cco; 8559.56
O 12,90 co 19.18
H0 1729,78 i, 534,16
Jumlah 10917,32 s 075
0 12,90
Jumlah 918754
Total 10917,32 Total 10917,32




8. TANGKI PENGENCER (M-153)

Berfungsi untuk mengencerkan MEA 100% menjadi 25%.

£ ol M-143 Z

Neraca Massa total : M, + M, + M3
Komposisi MEA masuk Tangki Pengencer
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MEA = 100%  =615,7525 kg/jam
HO0 = 0%
=615,7525 kg/jam
Komposisi MEA keluar tangki
MEA = 25% =615,7525
MEA = 7% =75/25 x 615,7525
= 1847,2575 kg/jam
Kesimpulan neraca massa pada Tangki Pengencer (M-153) adalah
Komponen Masuk Komponen Keluar
Kg Kg
Aliran 19 : Aliran 21 :
R;NH 615,7525 R,NH 615,7525
Jumlah 615,7525 H,O 1847.2575
Aliran 20 - Jumlah 2463,01
H,O 1847,2527
Jumlah 18472527
Total  2463,01 Total 2463,01
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9. ABSORBER (D-150)
Berfungsi untuk mengurangi kandungan CO, dalam campuran gas.
@
L2227 —>

Kondisi operasi pada Absorber adalah sebagai berikut:
T =37,7°C=310,92K

P =342 atm
KOMPONEN BM kg kmel
CH, 16,0426 10,997 0,685
CO, 44,0098 8559,562 | 194,492
co 28,0104 19,176 0,685
i, 2,0158 584,159 | 289,790
HS 34,0758 0,748 0,022
0, 31.9988 12.902 0,403

JUMLAH 918754| 486,08

— Menghitung jumlah CO, sisa

n XR XT
Volume bahan masuk = ——

Dimana :
n =486077,46 mol
R =0,082 L atm/mol K
T =377°C=31092K

P =342 atm
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- 486077,46 x 0,082 x 310,92
3,42
=3645195L
= 364520 m>

Diketahui : CO, keluar yang diinginkan adalah 0,01 % Volume gas masuk
Maka CO, yang tersisa = 3645,20 m® x 0,01%
=0,36 m®

_ P x144 x BM
PCO: = px T+ 460)

Dimana :
P =3,42 atm = 35,3123 psi
R =1545 ft Ib/mol °R
BM = 44,0098
T =100°F
35,3123 x144 x 44,0098
PCO2 =5 (100 + 460)
= 0,26 kg/ft’
=9,14 kg/m’

Maka, massa CO; sisa ~ =9,14 kg/m® x 0,36 m*
=3,33 kg
= 3,33 kg /44,0098 = 0,076 mol

— Menghitung kebutuhan MEA
Diketahui rasio feed masuk absorber adalah :
mol CO2 / mol MEA ~— 0,5

mol CO2
0,5

194,492
0,5
= 388,98 kmol
=23759,16 kg
Solvent yang masuk diasumsikan masuk berlebih 10%, maka:
Kebutuhan MEA =23759,16 kg + (23759,16 kg x 10%)

Kebutuhan MEA awal =
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=26135,08 /61,08
=427,88 kmol

—~ Menghitung volume H,0

Solvent yang digunakan adalah MEA dengan konsentrasi 25% maka konsentrasi
H,0 dalam larutan adalah 75%, sehingga:'

5%

Massa H,O = 5% x 427,88 kmol
= 1283,65 kmol
=1283,65 kmol x 18,0152
=26135,08 kg
— Mencari % berat MEA dan H,O masuk absorber :
% berat MEA = 26135,08 = 53,06 %
o bera (26135,08+23125,18) 70 7°
% berat H,0 = 23125,18 = 46,94 %
o berat Ha (23125,18 +26135,08) "+ 7
Reaksi dalam Absorber I :
CO, + 2R,NH + HO —————» RgNH2)2C03
Mula 194,49 427,88 1283,65
Reaksi 194,42 388,83 194,42 194,42

Sisa 0,08 39,05 1089,23 194,42
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Kesimpulan neraca massa pada Absorber (D-150) adalah :

Komponen Masuk Komponen Reluar
Kg Kg

Aliran 18 : Aliran 24 :
CH4 10,997 | (R2NH2)2CO03 35808,60
CO2 8559,56 H20 19622,73
coO 19,18 R2NH 2385,16
H2 584,16 Jumlah 57816,49

H2S 0,75

02 12,90 | Aliran 23 :
Jumlah 9187,54 CH4 10,997
C0o2 333
Aliran 22 : CO 19,18
R2ZNH 26135,08 H2 584,16
H20 23125,18 H2S 0,75
Jumlah 49260.26 02 12,90
Jumlah 631,31
Total 58447,80 Total 58447,80

10.  STRIPPER (D-160)

Berfungsi untuk merecovery MEA yang telah digunakan agar dapat digunakan
kembali di dalam absorber.
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Reaksi di dalam Stripper :

(RoNH,),CO;3 — 2R;NH + HO + CO,
M 194,42 39,05 1089,23
R 194,42 388,83 194,42 194,42
S - 427,88 1283,65 194,42

Komposisi hasil reaksi :

RoNH : 427,88 x 61,08 =26135,08 kg
H,O :1283,65 x 18,0152=23125,18 kg
CO; : 194,42 x 44,0098= 8556,23 kg

~ Menghitung MEA dan H,O yang di recycle menuju absorber (D-140)

MEA keluar stripper ~ =26135,08 kg

Diasumsikan MEA yang ikut menguap sebesar 5%, maka:

MEA yang direcycle ke storage MEA = 0,95 x 26135 kg
= 24828,33 kg

Komposisi MEA dan H;0 yang direcycle ke absorber (D-140) diharapkan sebesar:

MEA =53,06 %
HO = 46,94 %

53,06%
46,94%

Massa HyO yang direcycle ke absorber = x 2482833 kg

=21968,92 kg

H>O keluar stripper = 23125,18 kg

Maka H,0 yang menguap = 23125,18 - 21968,92 kg = 1156,26 kg



Kesimpulan neraca massa pada Stripper (D-160) adalah:
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Komponen Masuk Komponen Keluar
Kg Kg
Aliran 24 : Aliran 25 :
(R2NH;),CO; 35808,60 Ro,NH 24828,33
H,0 19622,73 H,0 21986,92
R,NH 2385,16 Jumlah 46797,25
Jumlahc SW Aliran 26 :
CO, 8556,23
RoNH 1306,75
H,O 1156,26
Jumlah 11019,24
Total 57816,49 Total 57816,49




APPENDIK B
NERACA PANAS

Kapasitas Produksi  : 5000 ton/tahun = 631,13 kg/jam

Basis Waktu : 1jam
Satuan Panas : klfjam
Suhu Referensi : 25°C = 298K

1. Reaktor Gasifikasi (R-110)
Fungsi : Tempat untuk mereaksikan batubara dengan gas O, dan Steam (H,0)

AH,
(T=30°C)

S
i AH; (T=300°C)

Qc AHg

ik

AH,(T=30°C)  AH steam (T=300°C)

Neraca Panas pada Reaktor Gasifikasi :
AH! + AH2 +AHsteam +Q= AH3 + ZHr + Qloss

Dimana :
A H1 = panas yang terkandung dalam batubara
AH2 = panas yang terkandung dalam oksigen
A H3 = panas yang terkandung dalam bahan keluar
A H steam = panas steam
Qc = panas yang terkandung dalam pendingin
Q loss = panas yang hilang
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Panas yang terkandung dalam batubara (AH))

T =30°C
Komponen | Massa (kg/jam) | Cp (kkal’kg.C) | AT (oC) | AH1 (kkal/jam)
Batu bara 3142.81 0,26 s 4085,65
HO 689,88 1 3449,40
Total (kkal/jam)
AHI =753505 kkal/jam
= 31526,66 kJ/jam

Panas yang terkandung dalam oksigen (A H2)

Komponen | Massa (kg/jam) kmoljam | Cp (kkalkmol.°C) | AT °C) | AH2 (kkal/jam)

0] | 1571,40 49,11 0,7021 275 9481,3

Total (kkal/jam) 9481,3]

AH2 =948131 kkalfjam
=39669,81 kJ/jam
Panas Reaksi (2 Hr)
Reaksi 1 :
C+ HHO —— (COo + H;

a. Mencari Panas Standart (A Hfys)

AHf C = 0 J/mol

AHf H)O = -241818 J/mol

AHf CO = -110525 J/mol

A Hf H, = 0 J/mol

A Hfys = X A Hf produk - = A Hf reaktan
= (-110525x140,30) — (-241818x140,30)
= 18420407,90 kJ/jam

b. Mencari Panas Reaktan (A Hg)
T = 573,15 K

R =8,314 J/mol.K
Cp =A+ BT +CT? +DT?
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Komponen | kg/jam kmol/jam | A B D
C 2405,16 | 200,43 1.771 7.71x10™% -8,67x10%
H,O 6969,60 |38720 |3,470 1,45x10™ 1,21x10%
N 1698,55 0,716 -1,27x10%
AHgr =R I Cp reaktan AT
208
=8.314 J/mol.K j A+BT+CT* +DT™ 4T
573
208
=8,314 j 1698,55+0,761T +(=1,27x10")T? 4T
573.15
298,15
=8314 {1698,55T L0760 1,27 x 107(1)}
2 573,15
= - 4429003,449 kJ/jam
¢. Mencari Panas Produk (A Hp)

T = 573,15 K

Cp =A+ BT +CT? +DT?
Komponen | kg/jam kmol/jam | A B D
C 721,56 60,13 1,771 7,71x10% -8,67x10"
H,0 44442 2469 3,470 1,45x10% 1,21x10%
Cco 3928 4 140,30 3,376 5,57x10™ -3,10x10%
H, 280,6 140,30 3,249 4,22x10™ 8,30x10%

p 1892,7207 | 0,5417 -1,50%10%

AHp =R I Cp produk dT

573,15

= 8,314 J/mol.K IA+BT+CT2+DT‘2 ar

298

573,15
=8314  [1892,7207+0,5417T +(-1,50x10°)T  dT

298,15




0,5417

=8,314 {1892,72077’ +

= 4849522,4099 kJ/jam

d. Mencari A Higa

A Hto(al

Reaksi 2 :

=AHr + AHfys + AHp
= -4429003,449 + 18420407,90 + 4849522,4099
= 18840926,86 kJ/jam

C+ O —m CO,

a. Mencari Panas Standart (A Hf>s)

AHf C = 0 J/mol

AHf O, = 0 J/mol

AHf CO, = -393509 J/mol

A Hfs =X A Hf produk - £ A Hf reaktan

(-393509x48,70) — (0)
-19163888,30 kJ/jam

b. Mencari Panas Reaktan (A Hg)
T = 573,15 K
Cp =A+ BT +CT? +DT?

1 673,15
T? +1,50 x 106(—)}

298,15
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Komponen | kg/jam kmol/jam A B D
04 04
C 721,56 60,13 1,771 7,71x10 -8,67x10
04 04
0, 1571,52 49,11 3,369 5,06x10 -2,27x10
p) 271,94 7,12x10%2 -6,33x10%
A Hgr =R I CP reaktan AT

298
= 8,314 J/mol.X j A+BT+CT?>+DT™? dT

573,15

298
=8,314 j 271,94+ 7,12x107*T +(-6,33x10%)7 >

573,15

dT




298,15

=8314 {271,947‘ + ﬁ—’;—w—’rg +633% 106(-1-)}

573,15
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=-608293,1317 kJ/jam
c. Mencari Panas Produk (A Hp)

T =573,15 K

Cp =A+ BT +CT? +DT?
Komponen |kgfjam | kmolfjam | A B C D
¢ 137,04 | 1142 U770 [T710x107 -8,670x10%
0, 12.80 040 | 3369 [5.060x107 -2,270x10%
€0, 214280 | 4870 |47 | 1,045x107 -1,157x10%

z 287,33 | 5,99x10 -6,63x10%

AHp =R .( Cp produk AT

573,15
jA+BT+CT2 +DT™? 4T

298

= 8,314 J/mol.K

573,15
=8,314 j 287,33+5,99x 10T +(-6,63x10°)T~* dT

298

-2 573,15
=8,314 {287,33T + Eggj—ﬂ +6,63%x10° (l)}

298,15

=628125,9516 kJ/jam
d. Mencari A Hygiy

A Hital =AHr + AHfys + AHp
= -608293,1317 (-19163888,30) +628125,9516

= -19144055,48 k/jam

Reaksi 3 :
CO+ H O —m CO; + H,

a. Mencari Panas Standart (A Hfs)

AHf CO = -393509 J/mol
A Hf H,O = -241818 J/mol
A Hf CO, = -393509 J/mol

A Hf H; = 0 J/mol
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A Hfys =X A Hf produk - ¥ A Hf reaktan
=(-393509x112,24) +0 — ((-393509x112,24) + (-241818x112,24))

=-4620471,84 kJ/jam
b. Mencari Panas Reaktan (A Hy)

T = 573,15 K
Cp =A+ BT +CT? +DT?
Komponen | kg/jam kmol/jam | A B D
CO 3928,40 140,30 3,376 5,57x10°™% -3,10x10
H,0 444420 246,90 3,470 1,45x10% 1,21x10%
o 1330,40 | 0,436 2,55x10"
AHr =R Cp reattan dT
298
=8314J/molK [A+BT+CT*+DT dT
573.15
298
=8314  [1330,40+0,4367 +(2,55x10T " dT
573,15
298,15
=8314 {1330,407’ $2B6 505 55 106(1)}
T 573,15
= -3512188,079 kJ/jam
c. Mencari Panas Produk (A Hp)
T = 573,15 K
Cp =A+ BT +CT? +DT?
Komponen | kg/jam kmol/jam | A B C D
-04 03
co 785.68 2806 | 3376 5,57x10 -3,10x10
03 07
H,0 242388 | 13466 | 3470 1,45x10 1,21x10
03 05
CO, 493856 | 11224 | %57 1,045%10 -1,157x10
) -04 03
H, 22448 11224 | 3249 422x10 8,30x10
T 1539,16 {0,376 -1,05x10%




AHp =R .‘ Cp produk dT

573,15
= 8,314 J/mol.K jA +BT+CT* + DT 4T

298

573,15
=8314. [1539,16+ 0,376 +(-1,05x10")T* dT

298

573,15
=38,314 {1539,16T 837672 ) 05k 106(1)}

2
298,15

= 3754385,964 kJ/jam
d. Mencari A Higal

A Htotal =AHp + A Hfgs + A HP
=-3512188,079 + (-4620471,84) + 3754385,964

=-4378273,95 kJ/jam
Reaksi 4 :

C+ 2H, — CH

a. Mencari Panas Standart (A Hf}s)
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AHf C = 0 J/mol
AHf H, = 0 J/mol
AHf CHy = -74520 J/mol
A Hfys =X A Hf produk - £ A Hf reaktan
= (-74520%6,85) — (0)
= -510462,00 kJ/jam
b. Mencari Panas Reaktan (A Hg)
T =573,15K
Cp =A+ BT +CT? +DT?
Komponen | kg/jam kmol/jam | A B D
C 137,04 11,42 1,771 7,71x10°% -8,67x10%
H, 505,08 252,54 3,249 4,22x10% 8,30x10"
0 840,73 0,115 1L,i1x1%

AN



AHr =R .[ Cp reaktan AT

298
= 8,314 J/mol.K

573,15

298
=8,314

573,15

jA+BT+CT2+DT'2

j 840,73+ 0,115T + (1,11x 10%)T"2

dar

dT

298,15
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=8,314 {840,73T +0’—;1§T2 - 1,11x10"(%)}
573,15
= -2053021,764 kJ/jam
b. Mencari Panas Produk (A Hp)
T = 573,15 K
Cp =A+ BT +CT? +DT?
Komponen | kg/jam | kmol/jam | A B C D
C 54,84 457 1,771 7,71x10°% -8,67x10%
H, 47766 | 23883 | 3249 4,22x10™ 8,30x10%
CH, 109,60 6.85 1,702 9,08x10™ | -2,16x10
p) 795,71 {0,167 -1,48x10%° | 1,59x10%

AHp =R I Cp produk AT

573,15
= §,314 J/mol.K

298

573,15

IA+BT+CT2+DT'2

ar

=8,314
29815
5
=8,314 {795,7]T + 0,167 T2 4 1,483x 10
=2000779,833 kl/jam
d. Mencari A Hygg
A Hiotal =AHr + AHfys + AHp

]

-562703,93 ki/jam

-2053021,764 +(-510462,00) + 2000779,833

[ 795,71+ 0,167T + (-1,48x10°)T" + (1,59x10°)T* 4T

1Y)
T? -1,59x10° (—)}
r 298,15



Reaksi 5 :
S+ H; — H,S
a. Mencari Panas Standart (A Hfys)
AHf S = 0 J/mol
A Hf H, = 0 J/mol
A Hf H,S = -20630 J/mol
A Hfs =X A Hf produk - £ A Hf reaktan
= (-20630x1,10) — (0)

= -22693.,00 kJ/mol
b. Mencari Panas Reaktan (A Hy)

T = 573,15 K
Cp =A+ BT +CT? +DT 2

APPB-9

Komponen | kg/jam kmol/jam | A B

D

03
S 50.24 1,57 4,114 -1,73x10

-7,83x10™

H, 3,249 422x10°%

477,66 238,83

8,30x10%

T 782,42 9,81x10?

AHr =R J‘ CP reaktan AT

298
= 8,314 J/mol K j A+BT +CT*+DT™? dT

573,15

298
=8314 [782,42+9,81x10°T +(1,86x10°T* dT

573,15

298,15

=8314 {782,42T + 9’8—1)2<I—Q:T2 1,86x 106(_1_)}

573.15

=-1912481,918 kl/jam

1,86x10%




b. Mencari Panas Produk (A Hp)
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T = 673,15 K
Cp =A+ BT +CT? +DT *
Komponen | kg/jam kmol/jam | A B C D
5 15.04 047 | L7T1 | TTIE04 -8,67E+04
H, 475.48 23774 | 3470 1,45E-03 1,21E+04
H,S 37,40 Lio | 3376 5,57E-04 -3.10E+03
z 829,50 3,46E-01 2,83E+07

AHp =R [Cp proau dT

57315
=8,314 J/mol.K jA +BT+CT?+ DT 4T

298

573,15

=8314 [829,50+0,346T +(2,83x10°)T* dT
298
0,346 1))
=87314 {829,50T +2"T*_-283x 106(—)}
2 298,15
=2279968,026 kJ/jam
d. Mencari A Higta
A Hyotal =AHr + AHfys + AHp

= -1912481,918 + (-22693,00) + 2279968,026
= 344793,11 k)/jam

LHr = A Huow(1) + A Huotal (2) + A Hiotat (3) + A Higtar (4) + A Hyggat (5)

=-4899313,40 kl/jam
Panas Bahan Keluar (A H3)

T = 573,15K

Cp =A+ BT +CT? +DT?
Komponen | kg/jam kmol/jam | A B C D
CHe 109,97 687 | 1702 [9.08x107 [-2,16x10°
CO, 708324 | 16098 |>%7 1,045x107 -1,157x10°
Co 785.99 2807 | 3376 5,57x107 -3,10x10°
H 47923 | 2062 |3A70 | 145%10° 121x10°
HaS 37,41 o |37 [557x107 -3,10x10°
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-4 4
0, 12,90 040 | 3369 5.06x10 2,27x10
=3 ¢
H,0 242586 13477 | 3470 1.45x10 1.21x10
2289,14 | 0,79 -1,49x107% | -1,42x107
AH =R[CpdT
573,15
= 8,314 J/mol.K jA +BT+CT*+DT? 4r
298
573,15
=8,314 j 2289,14+ 0,797 +(-1,49x10°)T° + (-1,42x10°)T?  dT
298
5 57315
= 8314 {2089.147 + &0 72 _LAIX107 1y 1,42x 10’(1)
2 3 J 208
= 5826954,528 ki/jam
- Batu bara
AH =mxCpxAT
AH =717,35kg/jam x 0,26 kkal/kg.’C x (300-25)°C
AH =559533 kkal/jam
=234108,61 kl/jam
AH; =5826954,528 +234108,61
= 6061063,13 kJ/jam
Panas Steam (A Hytearm)

Steam yang digunakan adalah steam saturated dengan temperatur sebesar 300°C.
Enthalphi steam = 2751 kJ/kg, Maka:

A Hgeam = massa steam x Enthalphi steam
6285.61 kgfjam x 2751 kl/kg

= 17291713,11 kl/jam
Panas Pendingin (Q pendingin)

AH1 + AH2 + AHsteam =
Asumsi Q loss =5 % dari panas steam
AHl + AH2 + AHsteam= AH3 +XHr + 0,05 x (AH steam ) + Q pendingin
Q pendingin = 31526,66+ 39669,81 + (0,05x17291713,11)

—6061063,13 — (-4899313,40)
=15336574,19 k)/jam

AH3 +Z Hr + Q loss + Q pendingin

Q pendingin



- 14545999,14 btu/jam
Maka air yang dibutuhkan :
Q = MassaxCpxAT
Massa = H
Cpx AT
. 14545999,19 btu/jam
1 btw/ib.” F x (178 - 86)F

= 158108,69 Ib/jam
=171716,89 kgfjam

Neraca Panas Pada Reaktor Gasifikasi
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Masuk Keluar
AHI1 31526,66 | | AH3 6061063,13
AH2 39669.81 { | Qloss 864585,66
AH steam 17291713,11 I Hr -4896313,40
Q pendingin 15336574,19
Jumlah 17362909,58 | | Jumlah 17362909,58

2. Cooler1 (E-121)
Fungsi: Mendinginkan gas keluar dari reaktor sebelum masuk ke scrubber

Qair (T=30°C)

|

—>/\/—"
AH1 (T=300"C) AH2 (T=200°C)

Neraca Panas pada Cooler 1 :

Dimana:
A HI
AH2

AHl = AH2 +

'

Qair (T=90°C)

Qair + Qloss

= panas vang terkandung dalam bahan masuk

= panas yang terkandung dalam bahan keluar

Q pendingin = panas air pendingin keluar

Q loss

= panas vang hilang



Panas yang terkandung dalam bahan masuk (A H1)
T =300°C =573,15K
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Cp =A+ BT +CT?> +DT?
Komponen Massa (kg/jam) | Cp (kkal/kg."C) | AT (oC) | A HI (kkal/jam)
Batu bara 717,35 0,26 275 55953,30
Total (kJ) 234108,61
Komponen { kg/jam | kmol/jam | A B C D
CH, 109.97 6855 | 1:702 9,08x10° | -2,16x10°
CO; 708324 | 160.047 |3457 1,045x107 -1,157x10°
Co 185.99 5061 | 3376 5,57x107 -3,10x10°
H, 47993 | 237737 | 3470 1,45x107 1,21x10°
H»S 374 Loog | 3376 5,57x10™ -3,10x10°
0, 12.9 0403 | 3369 5,06x10™ 2,27x10*
H,O 242586 | 134656 | 3470 1,45x107 1,21x10*
p) 228196 | 0,787 -1,48x10° | -1,42x10’
AHI =R[CpdT
‘ 573,15
~8314JimolK [ A+BT+CT? + DT dT
208
573,15
=8,314 IZ281,96+ 0,787T + (-1,48x10°)T? +(-1,42x10")T dT
298,15
5 573,15
= 8,314 {2281,967 + 2787 72  LAXIO7 s 1y 5 lov(l)
3 29815
= 6018851,586 kJ/jam
Panas Bahan Keluar (A H2)

T =200°C =473,15K
Cp =A+ BT +CT? +DT?

Komponen | Massa (kg/jam) | Cp (kkal/kg.°C) | AT (oC) | A HI (kkal/jam)
Batu bara 717,35 0.26 175 3263943
Total (kJ) 136563,35
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Komponen | kg/jam | kmol/jam | A B C D
CH, 109.97 6.85 1,702  |9,08x10° | -2,16x10°
2 b -3 5
CO, 708324 | 16095 5,457 | 1,045%x10 -1,157x10
-4 3
CO 785.99 28,06 3,376 |5,57x10 -3,10x10
3 3
H, 47923 237,74 3,470 | 1,45x10 1,21x10
H,S 1741 110 3,376 | 5,57x10™ -3,10x10°
0, 12.90 0.40 3,369 | 5,06x10™ 2,27x10°
9 9 = 7
H;0 242586 | 13466 |3470 |[145x10 1,21x10
) 2281,96 | 0,787 -1,48%107 | -1,42x107
AH2 =R[CpdT
473,15
=8314molK [A+BT+CT*+DI™* dT

298

473,15
j 2281,96+0,787T +(-1,48x10°)T* +(-1,42x10"YT"* dT

298,15

-5
—8314 {2281,96T + 0’;87 T + %Ts F142x 107(l)}

=8,314

47315

298,15

= 3748324,045 kl/jam

Asumsi Q loss = 5% dari panas masuk
Q loss =5% x 6018851,586
=300942,579 kJ/jam
Panas Air pendingin (Q air)
AHI = AH2 +Qair+Q loss
Qair =AH1-AH2+Qloss
=6018851,586 — (3748324,045 + 300942,579

=1969584,962 kJ/jam
Air pendingin yang digunakan adalah air dengan temperatur sebesar 30 °C.
Cp air = 4,181 kJ/kg



Maka ;
Q

It

{

Massa air pendingin = —>—

Cpx AT

m x Cp x AT

1969584 .9

4.181x(90-

-30)

= 78513312 kg/jam
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Neraca Panas pada Cooler |

Masuk Keluar E
A HI ' 6018851.586 | A H? 3748324045
Q air 1969584,962
Q loss 300042,579
Jumlah 6018851,586 | Jumlah 6018851,586

3. Steam Methane Reformer (R-120)

Fungsi: Mengurangi kandungan metana (CH,) didalam campuran gas

AH, (T=200°C)

y

B —

Q pemanas

AHg

Neraca Panas pada Steam Methane Reformer
AHy + Q pemanas = AH, + Y Hr + Q loss

Dimana:
AHI
A H2 =

i

2 Hr =

Qpemanas =

Q loss

AH, (T=400°C)
B

panas yang terkandung dalam bahan masuk

panas yang terkandung dalam bahan keluar

panas reaksi
panas pemanas

panas yang hilang

Panas yang terkandung dalam bahan masuk (A H1)



T =300°C =473,15K
Cp =A+ BT +CT*> +DT?
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Komponen | kg/jam kmol/jam | A B C D
CH, 109.97 6.85 1,702 9,08x10° | -2.16x10°
CO, 708324 | 16005 | 3457 1.045x107 -1.157x10°
Co 785.99 2806 | 3376 5,57x10™ -3,10¢10°
H, 47923 23774 | 3470 1,45x107 1.21x10"
HS 37.41 110 3,376 | 557x107 -3.10x10°
6 12,90 0.40 3.369 | 5.06x107 2,27x10°
H,0 242586 | 13466 |40 1,45%107 1,21x10*
) 2289,96 | 0,79 -1,49x107 | -1,42x10’
AHI =R [CpdT
473,15
=8314J/molK [ A+BT+CT*+ DT dr
208
473,15
= 8,314 I2289,96+0,79T+(-1,48x10‘5)TI+(—1,49x10‘1)T'3 dT
298,15
& 473,15
=8,314 {2281,96T+ 0‘39 o 1’48;10'3 7’ +1,42910?[,i]}
- 298,15
=3627092,567 kJ/jam
Panas Reaksi
CHy + H, O ——» CO + 3H,
c. Mencari Panas Standart (A Hf3s)
Reaktan Produk
CH4 H,0 CO 3H,
A Haos (J) -74520 | -241818 -110525 0
A Hfog (kJ/mol) 52737523,12




Mencari Panas Reaktan (A Hg)
T = 673,15 K
Cp =A+ BT +CT? +DT?
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Komponen kg/jam kmol/jam A B C D
CH4 109,97 6,87 1,702 9,08E-03 | -2,16E-06
H,0 242586 | 134,66 3,470 1,45E-03 - 1,21E+04
) 478,96 2,58E-01 | 1,95E-01 | 1,63E+06
AHr =R [ CP reatan dT
298
= 8,314 J/mol.K j A+BT +CT*+ DT 4T
1073,15
= 856359,701 kl/jam
Mencari Panas Produk (A Hp)
T = 673,15 K
Cp =A+ BT +CT? +DT ?
Komponen | kg/jam | kmol/jam A B C D
CH4 11,07 0,69 1,702 9,08E-03 | -2,16E-06
H,0 242586 | 134,77 3,470 1,45E-03 1,21E+04
Co 958,80 34,23 3,376 5,57E-04 -3,10E+03
H, 516,53 256,24 3,470 1,45E-03 1,21E+04
z 1480,61 | 5,95E-01 | -1,50E-06 | 4,65E+06
A Hp = Rpr produk daT
673,15
=8,314 J/mol.K j A+BT+CT*+DT? dT

298

=2537974,86 kJ/jam
d. Menca.ri A H(otal

=AHr + AHfys + AHp
= 856359,701 +(52737523,12) + 2537974,86
=56131857,68 k}/jam

A Htotal




Panas Bahan Keluar (A H2)
T =400°C =673,15K
Cp =A+ BT +CT? +DT?
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Komponen | kg/jam | kmol/jam A B C D
CH, 11,00 0,69 1,702 9,08E-03 -2,16E-06
CO;, 7083,24 44,01 5,457 1,045E-03 -1,157E+0¢
CO 958,79 34,23 3,376 5,57E-04 -3,10E+03
H, 516,54 256,25 3.470 1,45E-03 1,21E+04
H,S 37,41 1,10 3,376 5,57E-04 -3,10E+03
0, 12,90 0,40 3,369 5,06E-04 -2,27E+04
H,0 2314,72 128,49 3,470 1,45E-03 1,21E+04
z 1696,97 | 6,30E-01 -1,48E-06 | -5,55E+05

AH2 =R[CpdT

473,15
IA+BT+CT2 + DT dr

298
= 6237157,67 kJ/jam
Neraca Panas pada Steam Methane Reformer
AH,; + Q pemanas = AH, + Y'Hr + Q loss
Asumsi Q loss = 5% dari panas bahan masuk
AH; + Q pemanas = AH; + Y Hr + Q loss

= 8,314 J/mol.K

Q pemanas =AH;+ Y Hr - AH,/0,95
_ 6237157,67+56131857,68-3627092,57
0,95
=61833602,93
Neraca Panas pada Steam Methane Reformer
Masuk Keluar
AH1 3627092,57 | | AH2 6237157,67
Q pemanas 61833602,93 | | Qloss 3091680,15
Z Hr 56131857,68
Jumlah 65460695,49 | | Jumlah 65460695,49
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4. Cooler Il (E-131)
Fungsi: mendinginkan gas keluar dari Steam Methane Reformer sebelum masuk ke

desulfurizer.

Dowtherm A
’ l (28°C)

——**/\/_"‘"
AH1 (T‘“—‘400°C) AH2(T ‘—'—'2250C)

l Dowtherm A

Neraca Panas pada Cooler Il :

AHI = AH2 +Qair + Qloss

Dimana:
A H1
AH2

Q pendingin
Q loss

(257°)

= panas yang terkandung dalamn baban masuk

= panas yang terkandung dalam bahan keluar

= panas yang hilang

= panas air pendingin keluar

Panas yang terkandung dalam bahan masuk (A H1)
T =400°C =673,15K
Cp =A+ BT +CT? +DT?

Komponen | kgfjam | kmolfjam | A B C D
CH, 10997 | 0,685 1,702 9,08x10™ -2.16x10°
3 >
CO, 708324 | 160,947 5,457 1,045x10 -L,157%10
F 3
Cco 05879 | 34230 3.376 5,57x10 -3,10x10
3 7
H, S16.54 | 256,246 3,470 1,45%10 1.21x10
H.S 37.41 1,098 3,376 5,57x107 -3,10x1¢°
O 1201  0.403 3,369 5,06x10* -2.27x10%
-3 3
H,0 231472 | 128487 3.470 1.45%10 1,21x10
T 2335,10 {0,752 -1.48x107 | -1.41x107




AHI =RfCpdT

673,15
= 8,314 J/mol.K jA +BT +CT*+ DT 4T

298
= 8199182,984 kJ/jam
Panas Bahan Keluar (A H2)
T =225°C =498,15K
Cp =A+ BT +CT?> +DT?
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Komponen | kg/jam | kmol/jam [ A B C D
CH, 10.997 0.69 1,702 | 9,08x107 | -2,16x10°
3 S
Co, 7083.24 160,95 5,457 |1.045x10 -1,157x10
~ ~4 3
CcOo 958,79 34.23 3376 |5,57x10 -3,10x10
-3 ) 4
H, 516,54 256.25 3,470 | 1,45x10 1,21x10
{ HaS 3741 110 3,376 |5,57x10* -3,10x10°
0, 12.90 0.40 3,369 | 5,06x10™* -2,27x10*
; 103 <108
H,0 B1472 | 12849 3,470 | 1,45x10 1,21x10
)X 2335,10 | 0,752 -1,48x10° | -1,41x10’
AH2 =R[CpdT

498,15
= 8,314 J/mol.K [ A+ BT +CT?+ DT

298

= 4225672,98 kJ/jam

ar

Neraca Panas pada Cooler II

AH,; = AH, + Q pendingin + Q loss

Asumsi Q loss = 5% dari panas masuk
=0,05 x 8199182,984

= 409959,149 kJ/jam
Qpendingin (Qc) = AH, — (AH; + Qloss)

= 8199182,984 - (4225672,98 + 409959,149)

= 3563550,86 kJ/jam



Menghitung Kebutuhan Dowtherm A

Dowtherm A masuk =28°C =301,15K
Dowtherm A keluar =257°C =530,15K
Suhu referensi =25°C =298.15K

Cp pada suhu 15 °C  =1,595 kJ/kg K
Cp pada suhu 257 °C =2,236 kl/kg K

Qc = AH Dowtherm A keluar - AH Dowtherm A masuk
AH Dowtherm A masuk =m xcp X AT
=m x 1,595 x 3
=m X 4,785
AH Dowtherm A keluar =m xcp X AT
=m x 2,2366 x 232
=m x 518,891
Qc = AH Dowtherm A keluar - AH Dowtherm A masuk
3563550,86 = (m x 518,891) — (m x 4,785)
=514,1062 m
_ 3563550,86
514,1062
= 1781,7664 kg/jam

Neraca Panas pada Cooler 11

Masuk Keluar
AH1 8199182,984 | AH2 4225672,98
Qc 3563550,855
Q loss 409959,1492
Jumlah 8199182,984 | Jumlah 8199182,984
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5. Shift Converter (R-140)
Fungsi: Mengkonversi gas CO menjadi CO» dalam gas

Neraca Panas pada Shif Converter :

Dimana:
A H1
AH2
ZHr

H steam
Q loss

Qsteam

AHg

f

AH, (T=225°C)

————
AH, (T=250°C)

AHl +Qsteam= AH2 + T Hr + Qloss

panas yang terkandung dalam bahan masuk

panas yang terkandung dalam bahan keluar

panas reaksi

= panas steam

= panas yang hilang

Panas yang terkandung dalam bahan masuk (A H1)
T =225°C =498,15K
Cp =A+ BT +CT? +DT?
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Komponen | kg/jam | kmol/jjam | A B C D
CH, 10.997 069 | 1702 9.08x107 -2,16x10°°
P -3 b
CO, 708324 | 160.98 5,457 1,045x10 -1,157x10
~ -3 3
CcO 95879 | 3424 3,376 5.57%10 -3,10x10°
-3 3
H, 516,54 | 25827 3,470 1,45310 1,21x10
H,S 0.75 o0z | 3376 5,57x10™ -3,10x10°
- 2 -4 J
O, 12,90 0.40 3.369 5,06%10 2.27x10
-3 T
H,0 233410 | 129,67 3.470 1.45%10 1,21x10
) 2342.847 {0,756 -1,49x107 | -1.40x107
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AHI =R[CpdT

498,15

= 8,314 J/mol.K j A+BT+CT*+DT™? 4T

298

=4241714,905 kJ/jam
Panas Reaksi (£ Hr)
Reaksi :
CO + H0 —> CO,+H,

a. Mencari Panas Standart (A Hfs)

A Hf CO = -110525 J/mol
AHf HLO = -241818 J/mol
AHf CO; = -393509 J/mol
A Hf H, = 0 J/mol

A Hf;s = ¥ A Hf produk - X A Hf reaktan
=((-393509x%33,5) +0) — ((-110525x33,5) + (-241818%33,5))

=-1381119,30 kJ/jam
b. Mencari Panas Reaktan (A Hg)
T = 498,15 K
Cp =A+ BT +CT* +DT?
Komponen | kg/jam kmol/jam | A B C D
.| 3
CcOo 958,79 3423 3,376 5,57x10 -3,10x10
3 1
H,O 2334,10 129,56 3,470 1,45x10 1,21x10
3 565,14 10,207 1,46x10°

AHg =R Cp reattandT

498,15

=38,314 J/mol.K IA-%-BT+CT2+DT'2 dT

298

463,15
=8314 [565,14+0,207T +(1,46x10°)I*  dT

298

=1093883,02 kJ/jam



¢. Mencari Panas Produk (A Hp)
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Komponen | kg/jam kmol/jam | A B C D
co 19,05 068 |3376 557107 3,10x10°
H0 172982 | o600 | 3470 1,45%107 1,21x10°
€0, 147433 | 3350 | 3457 | 1.045x107 -1,157x10°
H 67,53 | 3350 |39 |422x107 8,30x10°
z 627,57 0,189 -2,44x10°
AHp =R JCp progus dT
498,15
=8314¥molK [A4+BT+CT*+DT™ dr
298
463,15
=8314 [627,14+0,189T +(-2,44x10°)T* 4T
298
=1290531,88 kl/jam
d. Mencari  Hr
ZHr =AHr + AHf;s + AHp
=1093883,02 + (-1381119,30) + 1290531,88
= 1003295,60 kJ/jam
Panas Bahan Keluar (A H2)
T =250°C =523,15K
Cp =A+ BT +CT? +DT?
Komponen | kg/jam kmol/jam | A B C D
CH, 10,997 060 | 1702 |9,08x107 [2,16x107
CO, 8559,56 a1 | 3457 1,045x107 -1,157x10°
co 19,18 068 |3376  |5.57x107 3,10<10°
Ha 584,16 | 28979 3470 | 1,45%107 121%10°
S 0,75 002 |3376 |557x10° 3,10510°
0, 12,90 0,40 3,369 5,06x10™ -2,27x10*
H0 1729.78 9602 | 3470 1,45x10° 1,21x10°
z 1583,83 | 0,612 -1,48x107° | -4,35x10°
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AH2 =R [CpdT

523,15
= 8,314 J/mol.K j A+BT +CT*+DT™* 4T

298

523,15
=8314 [1583,83+0,6127 + (-1,48x10°)T2 + (-4,35x 10T  aT

298

= 3429595 485 kJ/jam

Panas Steam ( Q steam)
Neraca panas dari shift converter
AH; + Qgteamn = AH; + AHr + Q loss
Asumsi Q losss = 5% dari panas bahan masuk
Qsteam = AH,+ AHr + Q loss - AH;

=403261,93 kJ/jam
‘Steam yang digunakan adalah steam saturated dengan temperatur 300 °C,

Enthalpi steam =2751 kJ/kg

Q steam = massa steam X Enthalpi steam

_ Q steam
massa steam = -
Enthalpi steam

_ 403261,93
2751

= 146,59 kg/jam

Neraca panas pada shift converter

Masuk (kJ/jam) Keluar (kJ/jam)
AH1 4241714,90 AH2 3429595,49
Q steam 403261,93 AHr 1003295,60

Q loss 212085,75
Jumlah 4644976,83 | Jumlah | 4644976,83




6. Stripper (D-156)

g
AH, (T=97°C)

AH, (T=97°C)
——p-

AHg
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H, (T=300°C)

= 2]

-
AH, (T=97°C)

neraca panas pada shift converter
AH1 +H; =AH> +AH; + H; + Q loss

i

S
H2 (T=300°C)

Dimana :
AH1 = panas yang terkandung dalam bahan masuk
A H2 = panas yang terkandung dalam bahan keluar
Hi = panas steam masuk
H2 = panas steam keluar
Qloss = panas yang hilang
Panas Bahan Masuk (A H1)
T =97°C
Tabel 3.3.1. Tabel perhitungan panas bahan masuk
Komponen Massa (kg/jam) | Cp (kkal/kg.°C) { AT (°C) | A HI (kkal/jam)
HOCH,CH:NH 2385,16 | &8 133950,59
10 19622.73 | ! 72 1412836.56
HOCH,CH;NH,CO; 35808.60 | %76 1959446,59
Total 350623374

AHl =3506233,74 kkal/jam
= 14670081,96 kJ/jam




Panas Bahan Keluar (A H2)
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T =97°C
Komponen Massa (kg/jam) | Cp (kkal/kg.’C) AT (°C) A H1 (kkal/jam)
HOCH,CH,NH 1306,75 0,98 92204,28
H:0 1156,26 1 72 83250,72
CO, 8556,23 0,53 326505,74
Total 501960,74
AH2 =501960,74 kkal/jam
=2100203,72 kl/jam
Panas Bahan Keluar (A H2)
T =97°C
Komponen Massa (kg/jam) | Cp (kkal/kg.°C) AT (°C) A H1 (kkal/jam)
HOCH,CH,NH 24828,33 0,98 - 1751886,96
H,0 21986,92 1 1583058,24
Total 3334945,20

AH3 =3334945,20 kkal/jam

=13953410,74 kJ/jam
neraca panas pada shift converter

AH,; + H; = AH, +AH; + H, + Q loss
AH1+H1—H2=AH2+AH3+Q]OSS

Panas Steam (Q)

AH, + Q= AH, +AH; + Q loss

AH, + Q = AH, +AH; + Q loss
Q= AH, +AH; + Q loss - AH;

Asumsi Q loss = 5% dari panas steam
AH;+ AH; + (0,05x Q)

AH +Q
0,95 x Q
Q

i

I

AH2 + AH; - AH1
1456350,002 kJ/jam

Steam yang digunakan adalah steam saturated dengan temperatur sebesar 300 °C.

Enthalphi steam

= 2751 kl/kg
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Maka :
Q = massa stcam X Enthalphi steam

Massa steam = Enthalg steam

_ 1456350,0¢
2751
= 529,39 kg/jam
Neraca Panas pada Stripper
Masuk (kJ/jam) Keluar (kJ/jam)
AH; 14670081,96 AH; 2100203,72
Qsteam | 1456350.00 Q loss 72817.50

AH; 13953410,74
Jumlah | 16126431,95 | Jumiah | 16126431,95

7. Cooler HI (E-154)

Fungsi: mendinginkan gas keluar dari Shift Converter sebelum masuk ke flash drum
Qair (T=30°C)

| l

——"/\/—*’
AH1 (T=250°C) AH2 (T=100°C)

Qair (T=90°C)

Persamaan neraca panas pada cooler I
AH; = AH; + Qair + Q loss

Dimana:
A HI = panas yang terkandung dalam bahan masuk
AH2 = panas yang terkandung dalam bahan keluar

Q pendingin = panas air pendingin keluar
Q loss = panas yang hilang
Panas yang terkandung dalam bahan masuk (A H1)
T =250°C =3523.15K
Cp =A+ BT +CT* +DT?
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Komponen { kgfjam | kmol/jam | A B C D
CH, 10997 | o065 | 1,702 9,08x10™ -2,16x10°
CO, 8550.56 | 194.497 | 5457 1,045x10~ -1,157x10°
co 19181 o685 | 3376 5,57x10% -3,10x10°
H, 58416 | 289791 | 3470 1,45x107 1,21x10°
H,S 0751 o0y | 3376 5,57x10™ -3,10x10°
0 120] o403 | 3369 5,06x10™ -2,27x10"
Niattent ) 2 . .3 . 4
H0 172078 | 96,018 | 3470 1,45x10 1,21x10
p) 2405,01 | 0,769 -1,48x10% | -1,78x10’
AH1 =R[CpdT
' 52315
=8314J/molK |A+BT+CT*>+DT? 4T
298
463,15
=8,314 f 2405,01+ 0,796T + (-1,48x10°)T? +(-1,78x10")T~* 4T
298,15
= 4875533,516 kl/jam
Panas Bahan Keluar (A H2)
T =100°C =373,15K
Cp =A+ BT +CT? +DT?
Komponen | kg/jam | kmol/jam | A B C D
CH, 10.997 0.69 1,702  ]9,08x10° |-2,16x10°
b > .3 5
CO, 855056 | 19449 | 5457 |1.045%10 -1,157x10
CcOo 19.18 0.68 3,376 | 5,57x10™ -3,10x10°
2 > 3 7
H, 584,16 289,79 | 3470 [ 1,45x10 1,21x10
H,S 0.75 0.02 3,376  {5,57<10" -3,10x10°
0, 12.90 0.40 3,369 | 5,06x10™ -2,27x10°
b 2 -3 4
H,0 1729,78 9602 | 3470 | 1.45x10 1,21x10
P 2405,01 | 0,769 -1,48x107 | -1,78x10’




AH1 =R[CpdT

373,15 .
=8314 J/mol X fA +BT+CT2+DT? 4T

298

373,15
=8,314 f2188,20+0,75T+(-1,39x10‘5)T2+(-],61x107)T’2 dT

298,18

=1563603,293 kJ/jam

Asumsi Q loss = 5% dari panas masuk
Q loss = 5% x 4875533,516

= 243776,6758 kl/jam
Panas Air pendingin (Q air)
A HI = AH2 +Qair+Qloss

Qair =AHI-AH2+Qloss
= 4875533,516 — (1563603,293 +243776,675)

=3068153,547 kJ/jam
Air pendingin yang digunakan adalah air dengan temperatur sebesar 30 °C.
Cpair = 4,181kJ/kg
Maka :
Q =mxCpxAT
Massa air pendingin = Q
Cpx AT
3068153,54

~ 4,181x(90—30)
= 12230,5411 kg/jam

Neraca panas pada Cooler I1I

Masuk (kJ/jam) Keluar (kJ/jam)

AH, 4875533,516 AH, 1563603,293

Q air 3068153,547

Q loss 243776,6758

Jumlah | 4875533516 | Jumlah | 4875533516
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8. Cooler IV (E-163)
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Fungst  : mendinginkan gas keluar stripper untuk di recycle menuju absorber
Qair (T=30°C)
| l
_.____,,./\/—-—»
AHT{T=97"C) AH2 (T=35°C)
l
Qair (T=50°C)
Dimana :
AH, = panas yang terkandung dalam bahan masuk
AH; = panas yang terkandung dalam bahan keluar
Q pendingin = panas air pendingin keluar
Qloss = panas yang hilang
Papas Bahan Masuk (A H;)
T =97°C
Komponen Massa (kg/jam) | kmolfjam | Cp (kkal/kg.°C) | AT (°C) | A HI (kkal/jam)
OCH,CHNH 2482833 | 406,488 0.98 7 28681.84
0 2198692 | 122081 : 8789885
rtal 116580,69
AHl =116580,69 kkal/jam
=487773,61 k)/jam
Panas Bahan Keluar (A H,)
T =35°C
omponen | Massa (kg/jam) { kmolfjam | Cp (kkal’kg.°C) | AT (°C) A H1 (kkal/jam)
:NH 2482833 | 406,4887033 0.98 5 3983,59
20 21986,92 | 1220,817324 1 12208,17
Total 16191,76
AH2 =16191.76 kkal/jam

= §7746,33 kJ/jam




Asumsi Q loss = 5% dari panas masuk
Qloss =15% x 487773,61
=24388,68039 kl/jam

Panas Air pendingin (Q air)
AH! = AH2 +Qair+ Q loss
Asumsi Q loss = 5% dari panas masuk
Qair = AH1 - AH2 + Q loss
= 487773,61 — (67746,33 +24388,68039)

=395638,593 kl/jam
Air pendingin yang digunakan adalah air dengan temperatur sebesar 30 °C.

Cp air = 4,181 kl/kg
Maka :

Q = mxCpx AT

Massa steam = Q
Cpx AT
395638,593

" 4181x(50-30)
= 4731,3871 kg/jam

Neraca Panas pada Cooler IV

Masuk (kJ/jam) Keluar (kJ/jam)
AH, 487773,61 | AH, 67746,33
Q air 395638,593
Q loss 24388,680
Jumlah 487773,61 | Jumlah 487773,61
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