Appendix A Perhitungan Neraca Massa

APPENDIX A
PERHITUNGAN NERACA MASSA

Perhitungan neraca massa dengan menggunakan basis total Toluene masuk ke

dalam reaktor sebesar 100 kngl/hém'.

NERACA MASSA PADA REAKTOR (R-220)
Dari Furnace (Q-210)
C-Hs
H,O
CoHyp
Celg
CSHIO

L »Ke Heat Exchanger (E-130)

C7Hs, HyO, CoHj,, CsHs, CsHio

Masuk reactor:

Toluene (C;Hs):
e dari tangki penampung = 86,0000 kgmol/hant = 7.912,0000
kg/hari
e dan recycle = _14,0000 kgmol/hari = 1.288.0000
kg/hari
Total toluene masuk = 100,0000 kgmol/hari = 9.200,0000
kg/hari
Air (H;0) = 7.912,0000 kg/hari x 919 zo/o = 79,9192 kg/hari
Reaksi:

Tenjadi dua reaksi, yaitu: reakst disproporsionasi Toluene dan reaksi transalkilasi
Konversi reaksi transalkilasi = 48 % mol

Selektivitas reaksi disproporsjonasi Toluene = 94 % mol

Toluene/Cumene pada reaksi transalkilasi = 60/40 % berat
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Appendix A Perhitungun Neraca Massa A-2

Katalis: HAT-096
(www._sript.com.cn/en/cattl. htm)

Reaksi Disproporsionasi Toluene:

2 Toluene <> Benzene + Xylene

(CsHg) (CéHg)  (CsHio)
Reaksi Transalkilasi:

Toluene + Cumene < 2 Xylene
(CsHs}  (CoHiz)  (CgHio)

2 C7Hs < CesHs + CsHio
Mula-mula; 100,0000
Reaksi 2a a a
Sisa : (100,0000-2a) a a

C7Hg + CsHy» > 2CgH
Mula-mula: (100,0000-2a) (51,1111-1,0222a)
Reaksi _ :(24.5333-0.4907a) (24.5333-0.4907a) (49,0666-0.9814a)
Sisa :(75,4667-1,5093a) (26,5778-0,5315a) (49,0666-0,9814a)

Cumene (C,H,;) _ 40

(B era t)
Toluene (C,H,;) T 60

Cumene (CoHyz) = (100,0000-2a). 40 _B_M_C__H_
60 BMC oH

= (100,0000-22). 59 ?23 = {100,0000 - 2a}0.511111

=51,1111-1,0222a

2a
24.5333-0,4907a +2a

_ 2a
24.5333+1,5093a

Selektivitas =94 % =
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Appendix A Perhitungan Neraca Massa A-3

23,0613 + 1,4187a=2a
23,0613 =0,5813a
a =39,6719

2CHy o CsHs + CsHyo
Mula-mula: 100,0000
Reaksi 793438 39,6719 39.6719
Sisa . 20,6562 39,6719 39,6719

C;H;g + CoH,2 > 2 CgHyg

Mula-mula: 20,6562 10,5585
Reaksi 53,0681 5.0681 10,1362
Sisa : 15,5881 5,4904 10,1362

Masuk reactor:

Toluene (C7Hs)
o dari tangki penampung = 86,0000 kgmol/hari =7.912,0000
kg/hari
s dari recycle = _14.0000 kgmoV/hari = 1.288 0000
kg/hari
Total toluene masuk = 100,0000 kgmoV/hari = 9.200,0000
kg/hari
Air (H,0) = 4,4400 kgmol/han = 79,9192 kg/han
Cumene {CsH;3):
e dari tangki penampung = 5,1148 kgmol/hari = 613,7760 kg/hari

3.4437 kgmol/han = 653.2440 kg/han
10,5585 kgmol/han = 1.267,0200

o dari recycle

Total toluene masuk

kg/han
Benzene {CgHs) dari recycle = 1,050t kgmol/han = 81,9078 kg/hari
Xylene (CsHig) dari recycle =0,7745 kgmol/hant = 82,0970 kg/han
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Appendix A Perhitungan Neraca Massa A-+
Hasil Reaksi:
Benzene (CsHg) = 39,6719 kgmol/hari = 3.094,4082 kg/har
Toluene (C;Hg) = 15,5881 kgmol/thari = 1.434,1052 kg/hari
Xylene (CsHyp) = 49,8081 kgmol/hari = 5.279,6586 kg/han
Cumene (CgHj2) = 5,4904 kgmol/hart = 658,8480 kg/hari
Massa keluar reactor:
Benzene (CsHs):
e hasil reaksi = 39,6719 kgmol/hari = 3.094,4082
kg/hari
e recycle = _1,0501 kgmol/hari = 81,9078
kg/han
Total benzene keluar = 40,7220 kgmol/hart =3.176,3160
kg/hari
Air = 4 4400 kgmol/hari = 79,9192 kg/hari
Toluene (C;Hg) sisa reaksi = 15,5881 kgmol/hari = 1.434,1052
kg/hari
Xylene (CgHyo):
e hasil reaksi = 49,8081 kgmol/hari =5.279,6586
kg/hari
e recycle =_ 0,7745 kgmol/hari = _ 82,0907
kg/hari
Total Xylene keluar = 50,5826 kgmol/hanni = 5.361,7556
kg/hari
Cumene (CgH,,) sisa reaksi =5,4904 kgmol/hari = 658,8480 kg/hari
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Appendix A Perhitungan Neraca Massa A-5

NERACA MASSA PADA MENARA DESTILASI I (D-310)
Destilat

CsHg, H0, CoHyz, CeHg, CsHio

Dari Reaktor (R-220)
CeHs
C;Hg
CsHio
CsHy2
H,O
Bottom
C7Hs, H,0, CoHys, CeHs, CsHio
Masuk Menara Destilasi I:
Massa keluar reactor:
CesHg = 40,7220 kgmol/hari = 3.176,3160 kg/hari
H;O = 4,4400 kgmol/hari = 79,9192 kg/hari
CiHg = 15,5881 kgmol/hari = 1.434,1052 kg/hari
CsHyo = 50,5826 kgmol/hari =5.361,7556 kg/hari
CsHi2 =5,4904 kgmol/hari = 658,8480 kg/hari
Perhitungan diambil dani Henley & Sieder,1981
Direncanakan:
Destilat:
Komponen Di, kgmol Yid Berat, Kg
Colls 39,6719 0,86123 3.094,4082
H;0 4,4400 0,09639 79,9192
CHs 1,0881 0,02362 100,1052
CsHio 0,8631 0,01874 91,4886
CoHz 0,0009 0,00002 0,1080
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Appendix A Perhitungan Neraca Massa A-6

Bottom:
Komponen Bi, kgmol Xib Berat, Kg
CeHs 1,0501 0,0148 81,9078
CrHs 14,5000 0,2049 1.334,0000
CsHio 49,7195 0,7027 5.270,2670
CoHyz 5,4895 0,0776 658,7400

Kolom Destilasi beroperasi pada tekanan 1,17 atm dengan pressure drop
sepanjang kolom sebesar 5 psia (Henley & Seader,1981).

Puncak kolom:

Tekanan = 1,17 atm — 2.5 psia = 1 atm (Henley & Seader,1981)

Dew point:

Trial T = 82°C

Harga Gamma dihitung dengan metode UNIFAC dari program UNIFAC oleh
Stanley 1. Sandler.

Harga Psat didapat dari Prauznitz, 1988

Komponen | Yid Psat/P Gamma | K = Psat/P.Gamma | Xi = Yi/Ki
CeHs 0,86123 | 1,0528 | 1,0186 1,0724 0,7907
H0 0,09639 | 04306 | 12,5002 53828 0,0205
C7Hs 0,02362 { 0,3479 | 1,0383 0,3612 0,0644
CsHio 001874 | 0,1411 | 1,0834 0,1529 0,1207
CoHiz 0,00002 | 0,0876 | 1,1432 0,1001 0,0002

0,9965 ~ 1

Dasar kolom (bottom):

Tekanan = 1,17 atm + 2.5 psia = 1,34 atm (Henley & Seader,1981)
Bubble point:

Trial T = 142°C
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Appendix 4 Perhitungan Neraca Massa A-7

Harga Gamma dihitung dengan metode UNIFAC dari program UNIFAC oleh
Stanley 1. Sandler.
Harga Psat didapat dari Prauznitz,1988.

Komponen Xib Psat’P | Gamma | K = Psat/P.Gamma | Yi = XiKi |
CeHs 0,0148 | 3,608 | 1,0289 3,7132 0,0551
C.Hg 02049 | 16728 | 1,0043 1,6800 0,3443
CsHio 0,7027 | 0,8170 | 1,0001 0,8171 0,5742
CoHiz 0,0776 | 0,5617 | 1,0047 0,5643 0,0438

1,0173 = 1

Menghitung N minimum:

Puncak:

K¥ 5 Kpeene =1,0724

K Totuene =0,3612

o puncak = Kpenzene/ KToluene = 2,.9690
Ki2 > Kpenzene =3,7132

Krotuene = 1,6800

a bottom = K Benzene/ KTotuene = 2,2103

U = Lt Lriom = 2:9690.2,2103 =2,5617

di \{ bj 191,1652 )( 69,8705
o8| G \bi)) 8 41590 JUs.0601
1
N = 3 ’ i =6,6138

tuin -

loga, log 2,5617

Menghitung Refluks Minimum:

'
Tk

karena feed masuk fasa cair maka q= | sehingga 1 —q=0

i = komponen selain toluene
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Appendix A Perhitungan Neraca Massa A-8
Komponen Fitolucne Ol
82°C 142°C

CeHs 2,9690 22103 2,5617
H,0 14,9031 24,6448 19,1647
C7Hg 1,0000 1,0000 1,0000
CgHio 0,4232 0,4864 0,4537
CoHyz 0,2773 0,3359 0,3052

Feed: Fraksi mol feed

CeHs = 40,7220 kgmol/hari =3.176,3160 kg/hari 0,3486

H,O = 4,4400 kgmolhari = 79,9192 kg/hari 0,0380

C7Hg = 15,5881 kgmol/hari = 1.434,1052 kg/hari 0,1334

CsHio = 50,5826 kgmol/hari = 5.361,7556 kg/hari 0,4330

CsHiy = 5,4904 kgmol/hari = 658,8480 kg/hari 0,0470

2,5617.0,3486 4 19,1647.0,0380 . 1,0000.0,1334 . 0,4537.0,4330 + 0,3052.0,0470

2,5617-9

19,1647 -6

1,0000-6 0,4537-0

Harga 0 di trial dengan batasan o g yx > 0 > 1
Dari hasil trial didapat 6 = 1,2805

0,3052—-6

X
Z u“r > =1+ Rmin
a, -9
Destilat
Komponen
Kgmol Xip
CeHe 39,6719 0,84793
H;O 5,1627 0,11035
C;Hx 1,0881 0,02326
| CsHyy 0,8631 0,01845
. Gl 0,0009 0,00002
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Appendix A Perhitungan Neraca Massa A-9

2,5617.0,84793  19,1647.0,11035 1,0000.0,02326 0,4537.0,01845 0.3052.0,00002 _
2,5617-8 19,1647-6 1,0000—0 0,4537-90 0,3052-8
Rumin = 0,7206

R = 1,2 Ry sampai 1,5 Rein (Geankoplis, 1997)
R=12Ru,=1,2x0,7206 = 0,8647
Mencari Jumlah stage actual:

X = R- Rmin — 038647 - 0,7206
R+1 0,8647 +1

N-N_. 1+544X Y(X-1
——min _f_ex -
N-1 11+117,2.X JL X"

N-6,6138 —ex 1454,4.0,0073 }( 0,0073-1
N-1 11+117,2.0,0073 J{ 0,0073%
N-6,6138

N = 14,2808 stage
N = 15 stage

+R

=0,0773

=0,5773

NERACA MASSA PADA MENARA DESTILASI I (D-320)
Destilat

C7Hzg, CsHg, CgHjo

Dari Menara Destilast I (D-170)
CeHe
CHs
CgHio
CoHiz

Bottom
C7Hs, C9H12', CsHio

Masuk Menara Destilasi I:
Massa keluar Destilasi I:
CeHg = 1,0501 kgmol/hari = 81,9078 kg/hari

Universitas Katolik Widya Mandala Surabaya



Appendix A Perhitungan Neraca Massa A-10

CHe = 14,5000 kgmol/hari = 1.334,0000 kg/hari
CeHye  =49,7195 kgmol/hari = 5.270,2670 kg/hari
CH,, = 5.4895kgmolhari = 658,7400 kg/hari

Perhitungan diambil dari Henley & Sieder, 1981

Direncanakan:
Destilat:
Komponen Di, kgmol Xad Berat, Kg
CsHs 1,0501 0,0666 81,9078
C:Hs 14,0000 0,8878 1.288,0000
CsHio 0,7195 0,0456 76,2670
Bottom:
Komponen Bi, kgmol Xib Berat, Kg
CrHs 10,5000 0,0091 46,0000
CsHio 49,0000 0,8911 5.194,0000
CoHiz 5,4895 0,0998 658,7400

Kolom Destilasi beroperasi pada tekanan 1 atm dengan pressure drop sepanjang
kolom sebesar 5 psia (FHenley & Seader,1981).

Puncak kolom:

Tekanan = 1 atm — 2.5 psia = 0,83 atm (Henley & Seader,1981)

Dew point:

Trial T=110°C

Harga Gamma dihitung dengan metode UNIFAC dari program UNIFAC oleh
Stanley 1. Sandler.

Harga Psat didapat dari Prauznitz,1988
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Appendix A Perhitungan Neraca Massa A-11

Komponen Yid Psat/P Gamma | K = Psat/P.Gamma | Xi= Yi/Ki
CeHs 0,0666 | 27670 | 1,0133 2,8038 0,0237
Citls 0,8878 | 009751 | 1,0000 0,9751 0,9105
CsHio 0,0456 | 04356 | 1,0086 0,4393 0,1039

1,0381

Dasar kolom (bottom):
Tekanan = | atm + 2.5 psia = 1,17 atm (Henley & Seader,1981)
Bubble point:
Trial T = 145°C
Harga Gamma dihitung dengan metode UNIFAC dan program UNIFAC oleh
Stanley 1. Sandler.
Harga Psat didapat dari Prauznitz, 1988

Komponen Xib Psat/P | Gamma | K = Psat/P.Gamma | Yi= Xi.Ki
CaHg 0,0091 | 2,0561 | 1,0063 2.0691 0,0188
CsHio 08911 | 10117 | 1,0000 1,0117 0,9015
CoHi, 0,998 | 0,982 | 10025 0,7000 0,0699

0,9902

Menghitung N minimum:

Puncak:
Ko = Kroluene =0,9751
Kxylene =0,4393
o puncak = Krotuene/Kxytene = 2,2197
K% = Kroluene =2,0691
Kxyiene =1,0117
a bottom = Kroluene/Kxvlene = 2,0450

U ™ U et Ty = +/2,2197.2,0450 = 2,1306
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Appendix A Perhitungan Neraca Massa A-12

togl [ 4 (l_)i] loof [ 67:4612)(236,1141
d&j [\ bi 8\ 34670 | 2.4093
- ~9,0857

loga log 2,1306

min

Menghitung Refluks Minimum:

a,..Z,
2yt
karena feed masuk fasa cair maka q =1 sehingga 1 —q=0
1= komponen selain xylene
Komponen Hislene O
110°C 145°C
Cetls 6,3822 4,4958 5,3566
C7Hs 2,2195 2,0450 2,1305
CsHio 1,0000 1,0000 1,0000
CoHiz 0,6677 0,6918 0,6796
Feed: Fraksi mol feed
CeHg = 1,0501 kgmol/hari = 81,9078 kg/hani =0,0148
C-Hs = 14,5000 kgmol/hari = 1.334,0000 kg/hari =1{,2049
CsHyo = 49,7195 kgmol/hari = 5.270,2670 kg/hari =0,7027
CoHiz = 35,4895 kgmol/hari = 658,7400 kg/hari =0,0776

5,3566.0,0148 + 2,1305.0,2049 + 1,0000.0,7027 + 0,6796.0,0776
5,3566-6 2,1305-6 1,0000 -0 0,6796 -6

Harga 0 di trial dengan batasan ayx ux > 6 > 1
‘ Darni hasil trial didapat 6 = 1,7055

‘ Zui,r'xil) ~1+R,.

a -6

Ly
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Appendix A Perhitungan Neraca Massa

A-13

Destilat
Komponen
kgmol Xin
CsHs 5,0103 0,0666
C7Hg 66,7982 0,8878
CsHio 3,4329 0,0456

5,3566.0,0666 _ 2,1305.0,8878 , 1,0000.0,0456 _
5,3566 -0 2.1305-0 1,0000-0 ™"

Ruin = 3,4835
R = 1,2 Riin sampai 1,5.Rpin (Geankoplis, 1997)
R=12Rmun=12x3,4835=4,1802

Mencari Jumlah stage actual:
X = R-R_, _ 4,1802 —-3,4835 - 01345
R+1 41802 +1

N-N,. 1+544.X (X-l
i e | =
N-1 11+1172.X JUX®

N-99857 . [ 1+5440,1345 )(0,1345-1
N-1 11+117,2.0,1345 )1 0,1345%°
N -9,9857

=0,5197

N = 19,7094 stage
N =20 stage
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Appendix A Perhitungan Neraca Massa A-14

NERACA MASSA PADA MENARA DESTILASI 111 (D-330)
Destilat

C7Hs, CoHyz, CsHio

Dari Menara Destilasi II (D-180)

C7Hg .

CsHio
CoHi>
Bottom .
CsHia, CgHyo
Masuk Menara Destilasi 111:
Massa keluar Destilasi I:
C:Hg = 0,5000 kgmol/hari = 46,0000 kg/hari
Cgtio = 49,0000 kgmol/hari = 5.194,0000 kg/hari
CoHiz = 54895 kgmol/hari = 658,7400 kg/hari
Perhitungan diambil dari Henley & Seader,1981
Direncanakan;
Destilat.
Komponen D1, kgmol Xid Berat, Kg
C7Hs 0,5000 0,0101 46,0000
CsHyo | 48,9450 0,9890 5.188,1700
CsHia 0,0458 0,0009 5,4960
Bottom:
Komponen Bi1, kgmol Xib Berat, Kg
CsHyo 0,0550 0,0100 5,8300
CoH;2 5,4437 0,9900 653,2440

Kolom Destilasi beroperasi pada tekanan 0,67 atm dengan pressure drop
sepanjang kolom sebesar 5 psia (Henley & Seader,1981)

Universitas Katolik Widya Mandala Surabaya



Appendix A Perhitungan Neraca Massa A-15

Puncak kolom:

Tekanan = 0,67 atm — 2.5 psia = 0,5 atm (Henley & Seader,1981)

Dew point:

Trial T=124°C

Harga Gamma dihitung dengan metode UNIFAC dari program UNIFAC oleh
Stanley 1. Sandler. 7

Harga Psat didapat dari Prauznitz, 1988

Komponen Yid Psat/P Gamma | K = Psat/P.Gamma | Xi= Yi/Ki
CyHg 0,0101 | 2,1348 | 1,0059 2.1474 0,0047
CsHio 09890 | 0,9940 | 1,0000 0,9940 0,9949
CsHyz 0,0009 | 0,6663 | 1,0036 0,6687 0,0014

1,0010

Dasar kolom (bottom):

Tekanan = 0,67 atm + 2.5 psia = 0,84 atm (Henley & Seader,1981)

Bubble point:

Trial T = 145°C

Harga Gamma dihitung dengan metode UNIFAC dari program UNIFAC oleh
Stanley 1. Sandler.

Harga Psat didapat dan Prauznitz, 1988

Komponen Xib Psat/P | Gamma | K = Psat/P.Gamma | Yi=Xi.Ki
CsHio 0,0100 1,4090 | 1,0023 1,4122 0,0141
CoHiz 0,9900 0,9723 | 1,0000 0,9723 0,9626

09767

Menghitung N minimum:
Puncak:

Kos = Kxylene =0,9940

Kcumene =0,6687
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Appendix A Perhitungan Neraca Massa A-16

o puncak = Kxylene/ KCumene = 1,4864
Ko = Kstylene =1.4122

Kcumene =0.9723

o bottom = Kxylene/KCumene = 1,4524

Ol = 0 pgncate Cpoiom = /1,4864.1,4524 =1,4693

loof [ 41 ( bj ) logl [ 235.84911(26,2313
dj /\bi 0,2207 )\ 0,2650
- = 30,0664

loga, log 1,4693
Menghitung Refluks Minimum:

ai.r'ZiF —1_
2ot

min

karena feed masuk fasa cair maka q =1 schingga 1 ~q =10

1 = komponen selain cumene

Komponen Hicumene O
124°C 145°C
CiHe 32110 2,9816 3,0942
CgHio 1,4864 1,4524 1,4693
CsHiz 1,0000 1,0000 1,0000
Feed: Fraksi mot feed
C7Hg = 0,5000 kgmol/hari = 46,0000 kg/hari =0,0091
CsHig  =49,0000 kgmol/hari = 5.194,0000 kg/hari =0,8911
CoHjp = 54895 kgmolhari = 6587400 kg/hari =0,0998

3,0942.0,0091 1,4693.0,8911  1,0000.0,0998 _
3,0942 -0 1,4693 -9 1,0000 -0

Harga 0 di trial dengan batasan oyx ux > 0 > 1
Dari hasil trial didapat 6 = 1,0331

o, -Xip
ZE——I =1+ Rmin

Lr
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Appendix A Perhitungan Neraca Massa A-17

Destilat
Komponen
kgmol X
CHs 0,5000 0,0101
CsHio 48,9450 0,9890
CoHia 0,0458 0,0009

3,0942.0,0101 N 1,4693.0,9890 N 1,0000.0,0009 ~1-R.
30942 -0 1,4693 -6 1,0000 -6 e

Renin = 2,3201

R = 1,2 Ruin sampai 1,5.Rmin (Geankoplis, 1997)

R =1,2Rmin=1,2x2,3201 =2,7841

Mencari Jumlah stage actual:
= R R 278412232011
R+1 2,7841+1

N-N_. 1+544X (X—l)
— =] —ex 53
N-1 M+1172.X )\ X~

N-300664 , ;{( 1+54,4.0,1226 }[0,1226 -1 D
N-1 11+117,2.0,1226 /| 0,1226"°
N —30,0664
N-1
N =63,0017 stage
N = 64 stage

=0,5312

Produk yang diambil dari menara distilasi IiI in: adalah distilatnya dengan jumlah

komponen sebagai berikut:

Toluene = 0,5000 kgmol/hari = 46,0000 kg/han
Xylene  =48,9450 kgmol/hari = 5.188,1700 kg/hari
Cumene =_0,0458 kgmolhani = 5.4960 kg/hari
Total =49,4908 kgmol/hari = 5.239,6660 kg/har
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Appendix A Perhitungan Neraca Massa A-18

Karena kapasitas produk vang diinginkan adalah 25.000 kg/hari, maka setiap
massa bahan yang masuk maupun yang keluar dari suatu alat dikalikan dengan
(25.000/5.239,6660).

Contoh perhitungan:

Total toluene masuk reactor = 100 kgmol/harni = 9.200 kg/harni

Sehingga untuk memproduksi Mixed Xylene dengan kapasitas 25.000 kg/han,
diperlukan toluene = 9.200 kg/han x (25.000/5.239,6660) = 43.895,9277 kg/har.
Untuk massa bahan yang lain digunakan cara yang sama dan hasilnya ditabelkan
pada Bab IiL
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Appendix B Perhitungan Neraca Panas

Basis operasi

Suhu Basis

APPENDIX B

PERHITUNGAN NERACA PANAS

: 1 hari

:25°C=298K
Dari Prausnitz diperoleh harga CPVAP A, CPVAP B, CPVAP C dan CPVAP D
untuk tiap-tiap komponen yang diperlihatkan pada Tabel B.1. dibawah ini :
Tabel B.1. Data CPVAP untuk tiap komponen

Komponen CPVAP A CPVAPB CPVAPC CPVAPD
Toluene 24,35 0,5125 -2,765E-04 4511E-08
Air 32,24 0,001924 1,055E-05 -3,596E-09
Cumene -39,.36 0,7842 -5,087E-04 1,291E-07
Benzene -33.92 0,4739 -3,017E-04 7.130E-08
Para-Xylene 25,09 0,6042 -3,374E-04 6,820E-08
Meta-Xylene -29,17 0,6297 -3,747E-04 8 478E-08
Ortho-Xylene -15,85 0,5962 -3,443E-04 7,528E-08
Ethylbenzene -43.10 0,7072 -4,811E-04 1,301E-07

Data-data Tb, AHw, Tc, ® tiap komponen yang diperoleh dari Prausnitz
ditampilkan pada Tabel B.2. dibawah ini :
Tabel B.2. Data Tb, AHw,, Tc. Pc dan @ untuk tiap komponen

Komponen Th, KX | AH,y, kl/kgmol | Pe,bar | Te, K ®@

Toluene 383,78 3500 41 591,8 | 0,2630
Air 373,16 40650 212 | 6473 10,3440
Cumene 425,56 37500 489 631,1 | 0,3260
Benzene 353,26 30760 32,1 643 0,2120
Para-Xylene 411,51 36100 35,1 616,2 | 0,3200
Meta-Xylene 412,26 34400 617,1 10,3250
Ortho-Xylene 417,58 36800 630,3 | 0,3250
Ethylbenzene 403,35 36000 6172 10,3250
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Dari Prausnitz, App. A, pp.658-732. diperoleh data-data VP tiap komponen yang

diperlihatkan pada Tabel B.3.
Tabel B.3. Data VP untuk tiap komponen
Komponen VP A VP B vPC VP D
Benzene -6,98273 1,33213 -2,62863 -3.33399
Air -7,76451 1,45838 2,77580 -1.23303
Toluene -7,28607 1,38091 -2,83433 2279168
Mixed xylene | _7.63495 1,50724 -3,19678 2.78710
Cumene -7,46042 1,14486 -3,19082 -3.62628

NERACA PANAS MIXING PADA PIPA

Aliran 2
(dari menara Destilasi IT)

I

Aliran 1 » Aliran 4 (menuju ke

HE)

Aliran 3
(dari menara destilasi IIT)
Menghitung Panas Aliran Masuk (Aliran 1, 2 dan 3)
Aliran 1:
Suhualiranl =T,=30°C=303K
Suhu reference =T, =25°C=298K
Komponen aliran 1:
e Air
Flowrate massa = 21,1843 kgmol/hari (dari App. A)
Cp’ air untuk fase gas dicari dengan persamaan:
CPVAP A + CPVAP B/2(T»+T;) + CPVAP CAR(T+T.To+T%) + CPVAP
DA(TAHTA(TATY) (Prausnitz, p. 657)
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Data CPVAP diperoleh dan Tabel B.1.
Dengan persamaan diatas diperoleh harga Cp° air fase gas = 33,6733 J/mol.K

Untuk mencan Cp fase cair digunakan persamaan:

Cu=Ce | 45+ 045011 + 0,25 !
-1 AS(1-T)" +0,250[17,11 + 25 2(1-T)T;
+1,742(1-Ty Y (Prausnitz, p. 140)

T, =T/T.dimana T, air=6473 K

T, = 303/647 3 = 0,4681

o = 0,344
c, -C ,
B TP = 1,45+ 0,45.(1-0,4681)" + 0,25.0,344.[17,11 + 25,2.(1-0,4681)""

0,4681°7" + 1,742(1-0,4681) "

C el

__"L_(EB. =7.8004

CoL = (7,8004 x 8,314 kl/kgmol K) + 33,6733 kJ/kgmol.K
= 98,5254 ki/kgmol K

Haral. | =m.G AT
= 24,6330 kgmol/hari x 98,5254 kJ/kgmol K x (303-298) K
= 10.435,9797 kJ/hari
¢ Toluene
Flowrate massa = 410,3315 kgmol/hari (dari App. A)
Cp” toluene untuk fase gas dicari dengan persamaan:
CPVAP A + CPVAP B/2(T»+T)) + CPVAP C/3.(T,%+T..T,+T;%) + CPVAP
D/4(TA+TH).(T+T)) (Prausnitz, p. 657)
Data CPVAP diperoleh dan Tabel B.1.
Dengan persamaan diatas diperoleh harga Cp’ toluene fase gas = 154,7204
J/mol K.

Untuk mencarni Cp fase cair digunakan persamaan:

c, -C
pLR 2 =1,45+045(1-T,)" + 0,250[17,11 + 25, 2(1-T)"*T,!

+1,742(1-T) Y (Prausnitz, p. 140)
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T, = T/T. dimana T, toluene = 591 8 K
T, = 303/591,8 = 0,5120
o =0263

c,-C°
B Te =145+ 0,45.(1-0,5120)" + 0,25.0,263.[17,11 + 25,2.(1-0,5120)"*

0,51207 + 1,742(1-0,5120)"]
Ze_ TP —6.2796

CoL =(6,2796 x 8,314 kJ/kgmol. K) + 154,7204 kJ/kgmol K
= 206,9293 kJ/kgmol.K

Hiotuene al. 1 = m.C AT

=410,3315 kgmol/hari x 206,9293 kl/kgmol K x (303-298) K

= 424.547 9639 kl/han

e Cumene

Flowrate massa = 24,4042 kgmol/han (dan App. A)
Cp0 cumene untuk fase gas dicari dengan persamaan:
CPVAP A + CPVAP B/2(T++T;) + CPVAP C/3(T>+T,.T+T°) + CPVAP
D/4.(T*+TA)(T+Ty) (Prausnitz, p. 657)
Data CPVAP diperoleh dari Tabel B.1.
Dengan persamaan diatas diperoleh harga Cp® cumene fase gas = 153,8587
J/mol K

Untuk mencari Cp fase cair digunakan persamaan:

c, -C°
P’“R P =145+0451-T)" +0,250[17,11 + 25,2(1-T))"* T

+1,742(1-T)Y (Prausnitz, p. 140)
T, = T/T, dimana T, cumene = 631,1 K

T, = 303/631,1 = 0,4801

o =0326
Cu=G 1,45 + 0,45.(1-04801)" + 0,25.0,326.[17,11 + 25,2.(1-0,4801)"?

0,48017" + 1,742(1-0,4801)"]
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c, -C?
PP =74223
R
CoL =(7,4223 x 8,314 kJ/kgmol K) + 153,8587 kl/kgmol K
=215,5718 KJ/kgmol.K

Heiumene al. 1 = m.Cp. AT
= 24,4042 kgmol/hari x 215,5718 kl/kgmoL.K x (303-298) K
=26.304,3150 kJ/han
Panas masuk tota! aliran 1 = 462.987,1390 kJ/hari

Aliran 2:
Suhu aliran 2 = Suhu keluar destilat pada menara destilasi II
=T, =107,6°C =380,6 K
Suhu reference =T, =25°C=298K
Komponen aliran 2:
e Benzene
Flowrate massa = 5,0103 kgmol/han (dan App. A)
Cp° benzene untuk fase gas dicari dengan persamaan:
CPVAP A + CPVAP B/2.(Ty+T,) + CPVAP C/3.(T,*+T,. T+T\’) + CPVAP
D/A (T4+T (T4 T)) (Prausnitz, p. 657)
Data CPVAP diperoleh dari Tabel B.1.
Dengan persamaan diatas diperoleh harga Cp” benzene fase gas = 94,7960
JmolK
Untuk mencari Cp fase cair digunakan persamaan:
E:LL:S)’- = 1,45+ 045(1-T,)" + 0,250[17,11 + 25,2(1-T)"°T,"
+1,742(1-T,)"] (Prausnitz, p. 140)
T, = T/T. dimana T benzene =643 K
T, = 380,6/643 = 0,5919
o =10,212
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Cc,-C° )
"“R = 1,45+ 0,45.(1-0,5919)" + 0,25.0,212.{17,11 + 25,2(1-0,5919)""
059197 + 1,742(1-0,5919) "
Cc, -C°
—_"F =53594
R
CoL =(5,3594 x 8,314 kl/kgmol.K) + 94,7960 kJ/kgmol K

= 139,3545 kJ/kgmol. K
Hbenzene al. 2 = m.C, AT
= 5,0103 kgmol/hari x 139,3545 kJ/kgmol.K x (380,6-298) K
= 57.672,3999 k/hari
e Toluene
Flowrate massa = 66,7982 kgmol/hari (dari App. A)
Cp° toluene untuk fase gas dicari dengan persamaan:
CPVAP A + CPVAP B/2(T»+T)) + CPVAP C/3.(T.*+T,.T:+T,%) + CPVAP
D/4. (T +T12).(T2+Ty) (Prausnitz, p. 657)
Data CPVAP diperoleh dari Tabel B.1.
Dengan persamaan diatas diperoleh harga Cp° toluene fase gas = 1681989
Jmol K
Untuk mencari Cp fase cair digunakan persamaan:
—(-:—"L—iﬁ = 1,45+ 045(1-T,)" + 0,250[17,11 + 25,2(1-T,) T,
+1,742(1-T,)Y (Prausnitz, p. 140)
T; = T/T, dimana T, toluene = 591,8 K
T, = 380,6/591,8 = 0,6431
o =0,263
M = 1,45 + 0,45.(1-0,6431)" + 0,25.0,263.[17,11 + 25,2.(1-0,6431)""
0,64317 + 1,742(1-0,6431) ]

)
_.C.,P,‘;gl = 59843
R
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CoL = (5,9843 x 8,314 k}/kgmol K) + 168,1989 kl/kgmol.K
=217,9523 ki/kgmol K

Hioluene 8l. 2 = m.C, AT

= 66,7982 kgmol/hari x 217,9523 kJ/kgmol K x (380,6-298) K

= 1.202.557,7941 kl/hari

e Mixed xylene

Flowrate massa = 3,4329 kgmol/hari (dari App. A)
Para xvlene:
CpO para xylene untuk fase gas dican dengan persamaan:
CPVAP A + CPVAP B/2.(To+T;) + CPVAP CA3.(T.+T.To+T,%) + CPVAP
D/4(T2+T ) (T+Ty) (Prausnitz, p. 657)
Data CPVAP diperoleh dari Tabel B.1.
Dengan persamaan diatas diperoleh harga Cp° para xylene fase gas =
193,7637 J/mol.K
Untuk mencari Cp fase cair digunakan persamaan:

C,-C°
TP =145+ 045(1-T.)" +0,250[17,11 + 25 2(1-T,) T,

+ 1,742(1-T Y] (Prausnitz, p. 140)
T, =T/T; dimana T, para xylene = 616,2 K
T, = 380,6/616,2 = 0,6177
® = 0,320
CpL ~ Cg = -1 13
R TP =145+ 0,45(1-0,6177)" + 0,25.0,320.[17,11 + 25,2.(1-0,6177)
0,61771 + 1,742(1-0,6177)"]

(4]
R )
C,. para xylene = (6,7292 x 8,314 klJ/kgmol. K)) + 193,7637 ki/kgmol K

= 249,7104 kJ/kgmol K
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Meta xylene:

Cp° meta xylene untuk fase gas dicari dengan persamaan:

CPVAP A + CPVAP B/2(Ty+Ty) + CPVAP C/3(T+T,.T+T;%) + CPVAP

D/A(TH4TH(T+T)) (Prausnitz, p. 657)

Data CPVAP diperoleh dari Tabel B.1.

Dengan persamaan diatas diperoleh harga Cp’ meta xylene fase gas =

144,4977 J/mol K

Untuk mencari Cp fase cair digunakan persamaan:

Cu=C _ 1,45+ 045(1-T)" + 0,250{17,11 + 25,2(1-T)"*1,"

+1,742(1-T )" (Prausnitz, p. 140)

T =T/T, dimana T, para xylene =617,1 K

T, = 380,6/616,2 =0,6168

o =0325

9’31;—(52-: = 1,45 + 0,45.(1-0,6168)" + 0,25.0,325[17,11 + 25,2.(1-0,6168)'"
0,6168" + 1,742(1-0,6168)"]

&L—_—Cg— =6,7951

Cometa xylene = (6,7951 x 8,314 kl/kgmol K) + 144,4977 kJ/kgmol.K

=200,9921 kJ/kgmol K

Ortho xylene:

Cp’ ortho xylene untuk fase gas dicari dengan persamaan:

CPVAP A + CPVAP Bf2(T+T;) + CPVAP C/3.(T22+T1.T2+T12)_+ CPVAP

DA(T 4T A(THTY) (Prausnitz, p. 657)

Data CPVAP diperoleh dari Tabel B.1.

Dengan persamaan diatas diperoleh harga Cp° ortho xylene fase gas =

149,5917 J/mol K
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Untuk mencari Cp fase cair digunakan persamaan:
c,-C®
_?EE—P- = 1,45+ 0,45(1-T)" +0,250[17,11 + 25, 2(1-T)° T,
+1,742(1-T) 1 (Prausnitz, p. 140)
T, = T/T, dimana T, para xylene = 630,3 K
T, = 380,6/630,3 = 0,6038
o =0,325
CpL ~ Cf, _ -1 173
R 1,45 + 0,45.(1-0,6038)" + 0,25.0,325.[17,11 + 25,2.(1-0,6038)
0,6038 + 1,742(1-0,6038Y"]
c,-C°
—P P =68237
C, ortho xylene = (6,8237 x 8,314 ki/kgmol.K) + 149,5917 kl/kgmol.K
= 206,3240 kJ/kgmol.K
Ethylbenzene:
Cp’ ethylbenzene untuk fase gas dicari dengan persamaan:
CPVAP A + CPVAP B/2.(T,+T,) + CPVAP C/3.(T:+T,. To+T,%) + CPVAP
DA(THTALTAT) (Prausnitz, p. 657)
Data CPVAP diperoleh dart Tabel B.1.
Dengan persamaan diatas diperoleh harga Cp0 ethylbenzene fase gas =
146,3503 J/mol K
Untuk mencari Cp fase cair digunakan persamaan:

c, -C°
L 7P =1,45+0,45(1-T)" +0,25@[17,11 + 25,2(1-T) T,

+1,742(1-To (Prausnitz, p. 140)
T, = T/T. dimana T, para xylene =617,2 K

T, = 380,6/630,3 = 0,6167

®=0,325
Cu=C _ 1,45 + 0,45.(1-0,6167)" + 0,25.0,325.{17,11 + 25.2.(1-0,6167)"?

0,6167" +1,742(1-0,6167) ")
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c,-C

—P P =6,7953

C,1.ethylbenzene = (6,7953 x 8,314 kl/kgmol.K) + 146,3503 kJ/kgmol. K
= 202,8463 kJ/kgmol. K

Cpcampuran = ZYrCPi (Prausnitz, p.121)

= (0,7677 x 249,7104) + (0,1336 x 200,9921) +
(0,0787 x 206,3240) + (0,0200 x 202,8463)
=238,8508 J/mol K
Heencal. 2 =m.C, AT
= 3,4329 kgmol/hari x 238,8508 kJ/kgmol K x (380,6-298) K
= 67.728,8762 kJ/hari

Panas masuk total ahiran 2 = 1.327.959,0702 kJ/hari

Aliran 3:
Suhu aliran3 = Suhu keluar bottom pada menara destilasi 11
=T, =145,4625°C =418,4625K
Suhu reference =T, =25°C =298 K
Fase reference liquid
Komponen aliran 3:
¢ Para xylene
Flowrate massa = 0,2624 kgmol/hari (dart App. A)
Para xvlene;
Cp’ para xylene untuk fase gas dicari dengan persamaan:
CPVAP A + CPVAP B/2(Ty+T)) + CPVAP C/3.(T,*+T..T+T,®) + CPVAP
DA (THTA)(T2+Ty) (Prausnitz, p. 657)
Data CPVAP diperoleh dan Tabel B. 1.
Dengan persamaan diatas diperoleh harga Cpo para xylene fase gas =
201,0508 J/mol.K
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Untuk mencari Cp fase cair digunakan persamaan:
c, -C° s
TR T — 145+ 0,45(1-Ty)" + 0,250[17,11 + 25,2(1-T) "1,
+1,742(1-Ty " (Prausnitz, p. 140)

T, =T/T, dimana T, para xylene =616,2 K

T, =418,4625/616,2 = 0,6791

o = 0,320

Cc, ~C"
ek TP = 1,45+ 0,45.(1-0,6791)" + 0,25.0,320.[17,11 + 25,2.(1-0,6791)""

0,67917" + 1,742(1-0,6791)"]
CpL - C(:)

=6,6878

Cp1, para xylene = (6,6878 x 8,314 kJ/kgmol K)) + 201,0508 kJ/kgmol.K
= 256,6532 kl/kgmol.K
Meta xvlene:
Cp’ meta xylene untuk fase gas dicari dengan persamaan:
CPVAP A + CPVAP B/2(T,+T;) + CPVAP C/3.(T,?+T,.T,+T:%) + CPVAP
D/4(Ty+T 1) (To+Ty) (Prausnitz, p. 657)
Data CPVAP diperoleh dari Tabel B.1.
Dengan persamaan diatas diperoleh harga Cp” meta xylene fase gas =
151,8777 J/mol. X
Untuk mencan Cp fase cair digunakan persamaan:

c. -
J’L—R—i = 1,45 + 0,45(1-T,)" + 0,250(17,11 + 25,2(1-T)"*1,”

+1,742(1- T (Prausnitz, p. 140)
T, = T/T. dimana T, para xylene =617,1 K

T, = 418,4625/616,2 = 0,6781

o =0,325
c, -C°
e TP =145+ 0,45.(1-0,6781)" + 0,25.0,325.[17,11 + 25,2.(1-0,6781)"?

0,67817 + 1,742(1-0,6781)"]
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Cc, -C®
kTP =67472

Cp.meta xylene =(6,7472 x 8,314 kl/kgmol.K) + 151,8777 kl/kgmol. K
=207,9739 kl/kgmol. K

QOrtho xylene:

Cp’ orthe xylene untuk fase gas dicari dengan persamaan:

CPVAP A + CPVAP B/2.(Ty+T)) + CPVAP C/3.(T,+T,.Ty+T,%) + CPVAP

D/A(T+T ) (To+T)) (Prausnitz, p. 657)

Data CPVAP diperoleh dari Tabel B.1.

Dengan persamaan diatas diperoleh harga Cpo ortho xylene fase gas =

156,6858 J/mol K

Untuk mencarni Cp fase cair digunakan persamaan:

_C-BL—_-E; = 1,45+ 0,45(1-T,)" + 0,250[17,11 + 25,2(1-T) T,

+1,742(1-T) ™" (Prausnitz, p. 140)

T, = T/T, dimana T, para xylene = 630,3 K

T, = 418,4625/630,3 = 0,6639

®=07325

Cu=C _ 1,45 + 0,45.(1-0,6639)" + 0,25.0,325.[17,11 + 25,2.(1-0,6639)"?

0,6639" + 1,742(1-0,6639)"]

Ca=C 6,7445

C,1. ortho xylene = (6,7445 x 8,314 ki/kgmol K) + 156,6858 ki/kgmol K
=212,7592 kl/kgmol K

Ethylbenzene:

Cp° ethylbenzene untuk fase gas dicari dengan persamaan:

CPVAP A + CPVAP B/2(To+T)) + CPVAP C/3.(T2+T,. To+T{%) + CPVAP

DA(TAHTA(THT)) (Prausnitz, p. 657)

Data CPVAP diperoleh dari Tabel B.1.
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Dengan persamaan diatas diperoleh harga Cp’ ethylbenzene fase gas =
154,0700 J/mol K
Untuk mencari Cp fase cair digunakan persamaan:

C, -C°

TR TP =145+ 0,45(1-T) 1 + 0,250[17,11 + 25,2(1-T) T,

+1,742(1-T)"] (Prausnitz, p. 140)

T, = T/T, dimana T, para xylene =617,2 K

T, = 418,4625/630,3 = 0,6780

o =0,325

c, -C°

TR TP =145+ 0,45.(1-0,6780)" + 0,25.0,325.[17,11 + 25,2.(1-0,6780)"
0,6780" + 1,742(1-0,6780)"]

c, -C°

—=— = 6,7471

C,. ethylbenzene = (6,7471 x 8,314 ki/kgmol K) + 154,0700 kJ/kgmol.K

= 210,1657 kl/kgmol K

Cp campuran = Y v,.Cp, (Prausnitz, p.121)

= (0,7677 x 256 6532) + (0,1336 x 207,9739) +
(0,0787 x 212,7592) + (0,0200 x 210,1657)
= 245,7663 J/mol. K
Hyyiene 8l. 2 = m.C, AT
=0,2624 kgmol/hari x 245,7663 kJ/kgmol.K x (418 4625-298) K
=7.769,1475 kJ/hari
e Cumene
Flowrate massa = 25,9735 kgmol/hari (dart App. A)
Cp’ cumene untuk fase gas dicari dengan persamaan:
CPVAP A + CPVAP B/2(To+T)) + CPVAP C/3(T;*+T)\.Ta+T,%) + CPVAP
DA (T+T )T+ TH) (Prausnitz, p. 657)
Data CPVAP diperoleh dari Tabel B.1.
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Dengan persamaan diatas diperoleh harga Cp’ cumene fase gas = 181,7712

J/mol K

Untuk mencan Cp fase cair digunakan persamaan:

CpL -C‘; _ -1 13 -1

TR TR =1 45+ 0,45(3-TY" + 0,250[17,11 + 25,2(1-T)T,

+1,742(1-T) (Prausnitz, p. 140)

T, = T/T, dimana T, cumene = 631,1 K

T, = 418,4625/631,1 = 0,6631

o =0,326

CpL _C(})) . ~ -l 1/3

—_ TP =145+ 0,45.(1-0,6631)" + 0,25.0,326.[17,11 + 25,2.(1-0,6631)
0,6631°" + 1,742(1-0,6631)™"]

C, -C’
kP =6,7567

CoL = (6,7567 x 8,314 kl/kgmol K} + 181,7712 kl/kgmol K
=237,9468 kl/kgmol.K
Heumene al. 3 = m.C,. AT
=25,9735 kgmol/hari x 237,9468 kJ/kgmol K x(418,4625-298) K
= 744.493,0343 kl/hari

Panas masuk total aliran 3 = 752.265,1818 kJ/hari

Total Panas Masuk = »_ Panas masuk total aliran i

=2.541.512,5106 k)/hari

Menghitung Panas Hilang

Diasumsi: panas hilang =5 % dan total panas masuk
= 0,05 x 2.541.512,5106 kJ/hari
=127.675,6255 kJ/han
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Neraca Panas Mixing

Panas aliran masuk = Panas aliran keluar + Panas hilang
2.541.512,5106 ki/hari = Panas aliran keluar + 127.075,6255 kl/har
Panas aliran keluar =2.414.436,8850 kJ/han

Menghitung Panas Aliran Keluar (Aliran 4)
Trial: Suhu aliran4 = T, = 46,0868°C = 319,0868 K
Suhu reference =T; =25°C =298 K
Fase reference liquid
Komponen aliran 4:
e Benzene
Flowrate massa = 5,0103 kgmol/hari
Cp’ benzene untuk fase gas dicari dengan persamaan:
CPVAP A + CPVAP B2(Ty+Ty) + CPVAP C/3.(T.+T..To+T\}) + CPVAP
D/4 (T T2).(T2+T1) (Prausnitz, p. 657)
Data CPVAP diperoleh dari Tabel B.1.
Dengan persamaan diatas diperoleh harga Cp° benzene fase gas = 85,6627
J/mol K

Untuk mencari Cp fase cair digunakan persamaan:

CpL »Cg _ -1 13 -1

=P =145+0,45(1-T,) +0,250[17,11 + 25,2(1-T,) " T;

+1,742(1-T)Y (Prausnitz, p. 140)

T, = T/T. dimana T, benzene = 643 K

T, = 319,0868/643 = 0,4962

o=0212

CpL - C(:) _ -1 1/3

P =145+0,45(1-0,4962)" + 0,25.0,212.[17,11 + 25,2.(1-0,4962)
0,49627" + 1,742(1-0,4962) ']

Cc, -C®
Sk TP = 55749
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CoL =(5,5749 x 8,314 kJ/kgmol K) + 85,66278k/kgmol K
=132,0124 kJ/kgmol K
Hoenzene al. 4 = m.C, AT
= 5,0103 kgmol/hari x 132,0124 kJ/kgmol K x(319,0868-298) K
= 13.947,3799 klJ/hari
o Air
Flowrate massa = 21,1843 kgmol/han
Cp’ air untuk fase gas dicari dengan persamaan:
CPVAP A + CPVAP B/2.(T+T)) + CPVAP C/3.(T;+T,. T+T;*) + CPVAP
D/4(T2+T (T T)) (Prausnitz, p. 657)
Data CPVAP diperoleh dari Tabel B.1.
Dengan persamaan diatas diperoleh harga Cpo air fase gas = 33,7330 J/mol. K
Untuk mencari Cp fase cair digunakan persamaan:

c, -C°

ST =145+ 0,45(1-T)" +0,250[17,11 + 25,2(1-T) "1,

+1,742(1-T) (Prausnitz, p. 140)

T, =T/T. dimana T, air = 6473 K

T, = 319,0868/647,3 = 0,4930

w=0,344

Cc, -C° \

e TP =145+ 0,45.(1-0,4930)" + 0,25.0,344.[17,11 + 25,2.(1-0,4930)'"
0,4930" + 1,742(1-0,4930) ']

C,-C°
7 =76101

CoL =(7,6101 x 8,314 kl/kgmol K) + 33,7330 ki/kgmol.K
= 97,0033 kJ/kgmol. K

Hiral. 4 =mC AT
= 21,1843 kgmol/hari x 97,0033 kJ/kgmol K x (319,0868-298) K
=43.332.3641 ki/hari
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Toluene _

Flowrate massa = (410,3315 + 66,7982) kgmol/hari = 477,1296 kgmol/hari

Cp” toluene untuk fase gas dicari dengan persamaan:

CPVAP A + CPVAP B/2.(T+T)) + CPVAP C/3.(T*+T,.To+T,*) + CPVAP

D/4(T+TH).(T7+Ty) (Prausnitz, p. 657)

Data CPVAP diperoleh dan Tabel B.1.

Dengan persamaan diatas diperoleh harga Cp° toluene fase gas = 157,5899
/molL.K

Untuk mencari Cp fase cair digunakan persamaan:

CPL _C?) — -1 Vim -1

" 1,45 + 0,45(1-T)" + 0,250[17,11 + 25,2(1-T))"" T,

+ 1,742(1-Ty Y (Prausnitz, p. 140)

T, = T/T, dimana T, toluene = 591,8 K

T, = 319,0868/591,8 = 0,5392

© =0,263

CpL ” C?, = -1 173

Zek TP =145+ 0,45.(1-0,5392)" + 0,25.0,263.[17,11 + 25,2.(1-0,5392)
0,5392°1+ 1,742(1-0,5392) 1

C _ 1]
o —Co =6,1736

CoL =(6,1736 x 8,314 kl/kgmol K) + 157,5899 kJ/kgmol K
= 208,9176 ki/kgmol. K
Hioluene al. 4 = m.C, AT
= 477,1296 kgmol/hari x208,9176 kl/kgmol Kx(319,0868-298) K
=2.101.948,6104 kl/hari
Mixed Xylene
Flowrate massa = (3,4329 + 0,2624) kgmoli/hari = 3,6954 kgmol/hari
Para xylene:
Cp’ para xylene untuk fase gas dicari dengan persamaan:
CPVAP A + CPVAP B/2(To+T)) + CPVAP C/3(T+T..To+T,%) + CPVAP
DA (T HTA(TrHT)) (Prausnitz, p. 657)
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Data CPVAP diperoleh dari Tabel B. 1.
Dengan persamaan diatas diperoleh harga Cp°® para xylene fase gas =
181,3848 J/mol.K

Untuk mencari Cp fase cair digunakan persamaan:

c, -C°
PL__P =145+ 045(1-T,)" + 0,250[17,11 + 25,2(1-T) T,

+1,742(1-T)" (Prausnitz, p. 140)
T, = T/T. dimana T, para xylene = 616,2 K
T, = 319,0868/616,2 = 0,5178
o =0,320
&a}%ﬂ = 1,45 + 0,45.(1-0,5178)" + 0,25.0,320.[17,11 + 25,2.(1-0,5178)"?
0,5178" + 1,742(1-0,5178)"]
Ca=C 70039
C,w para xylene = (7,0939 x 8,314 kJ/kgmol. K) + 181,3848 kJ/kgmol.K
= 240,3639 kJ/kgmol K
Meta xylene:
Cpo meta xylene untuk fase gas dicart dengan persamaan:
CPVAP A + CPVAP B/2(T;+T;) + CPVAP C/3.(T*+T.T,+T,%) + CPVAP
D/4 (T 4T (T+Ty) (Prausnitz, p. 657)
Data CPVAP diperoleh dari Tabel B.1.
Dengan persamaan diatas diperoleh harga Cp° meta xylene fase gas =
131,9280 J/mol K
Untuk mencari Cp fase cair digunakan persamaan:
C—PLLC—?’ = 1,45+ 0,45(1-T,)" + 0,250[17,11 + 25 2(1-T)'°1,"
+1,742(1-To ™Y (Prausnitz, p. 140)
T, =T/T. dimana T, para xylene =617,1 K
T, =317,34/616,2 = 0,5171
o =0,325
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c, -C
P"R P =145+ 0,45(1-0,5171)" + 0,25.0,325.[17,11 + 25.2.(1-0,5171)'?

0,5171°" + 1,742(1-0,5171)"]
Ca-C =7,1718 T
Cpometa xylene = (7,1718 x 8,314 ki/kgmol K) + 131,9280 klJ/kgmol K
=191,5541 kJ/kgmol. K
Ortho xylene:
Cp0 ortho xylene untuk fase gas dicari dengan persamaan:
CPVAP A + CPVAP B/2.(To+T;) + CPVAP C/3.(T.%+T.To4+T%) + CPVAP
D/A(THTA).(T+TH) (Prausnitz, p. 657)
Data CPVAP diperoleh dari Tabel B.1.
Dengan persamaan diatas diperoleh harga Cp® ortho xylene fase gas =
137,5276 J/mol. K

Untuk mencari Cp fase cair digunakan persamaan:

c, -C°
PLR P =1,45+0,45(1-T))" + 0,250[17,11 + 25,2(1-T,) T,

+1,742(1-T)" (Prausnitz, p. 140)
T, = T/T, dimana T, para xylene = 630,3 K
T, = 317,34/630,3 = 0,5062

o = 0,325

C L Cﬂ N 173

TP =145+ 0,45.(1-0,5062)" + 0,25.0,325.{17,11 + 25.2.(1-0,5062)
0,50627" + 1,742(1-0,5062)1]

CpL —Cg

=7,2349

C, ortho xylene =(7.2349 x 8,314 klJ/kgmol K) + 137,5276 kJ/kgmol. K
= 197,6786 kJ/kgmol. K
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Ethylbenzene:

Cp® ethyibenzene untuk fase gas dicari dengan persamaan:

CPVAP A + CPVAP B/2(Ty+T;) + CPVAP C/3.(T.+T1.To+T%) + CPVAP

D/A(T 4T )T+ T)) (Prausnitz, p. 657)

Data CPVAP diperoleh dan Tabel B.1.

Dengan persamaan diatas diperoleh harga Cp’ ethylbenzene fase gas =

133,1097 /mol K

Untuk mencari Cp fase cair digunakan persamaa:

GG _ 1,45+ 0,45(1-T,)" + 0,250[17,11 + 25 2(1-T}'*1,"

+1,742(1-T) Y] (Prausnitz, p. 140)

T, =T/T. dimana T, para xylene =617,2 K

T, =317,34/630,3 =0,5170

o =07325

C—*’Lég—?’- = 1,45 + 0,45.(1-0,5170)" + 0,25.0,325.[17,11 + 25,2.(1-0,5170)"?
0,51707" + 1,742(1-0,5170)™

w =7.1722

R
C,L ethylbenzene = (7,1722 x 8,314 kl/kgmol.K) + 133,1097 kl/kgmol.K
= 192,7398 kl/kgmol K

Cpcampuran = Y y,.Cp, (Prausnitz, p.121)

=(0,7677 x 240,3639) + (0,1336 x 191,5541) +
(0,0787 x 197,6786) + (0,0200 x 192,7398)
=229,5319 J/mol K
Hyiene al. 4 =m.C,.AT
= 3,6954 kgmol/hari x 229,5319 kJ/kgmol K x(319,0868-298) K
= 17.885,9348 ki/hari
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Cumene

Flowrate massa = (24,4042 + 25,9735) kgmol/hari = 50,3777 kgmol/hari

Cp’ cumene untuk fase gas dicari dengan persamaan:

CPVAP A + CPVAP B/2.(Ty+T)) + CPVAP C/3.(T;*+T,.To+T*) + CPVAP
D/A(T+T )(TAT) {Prausnitz, p. 657)

Data CPVAP diperoleh dari Tabel B.1.

Dengan persamaan diatas diperoleh harga Cp” cumene fase gas = 163,0953
J/molLK

Untuk mencari Cp fase cair digunakan persamaan:

gﬁhﬁ = 1,45 + 0,45(1-T)" + 0,25w[17,11 + 25 2(1-T)" T/
+1,742(1-To) " (Prausnitz, p. 140)

T, = T/T, dimana T, cumene =631,1 K

T, = 319,0868/631,1 =0,5056

® = 0,326

CuzC _ 1,45 + 0,45.(1-0,5056)" + 0,25.0,326.[17,11 + 25,2.(1-0,5056)""
0,5056™ + 1,742(1-0,5056) ")

Cu-Cp _ 7,2538

Cy =(7,2538 x 8,314 kl/kgmol. K) + 163,0953 ki/kgmol K

= 223,4034 kJ/kgmol K
Heumene al. 4 = m.C, AT
= 50,3777 kgmol/hari x223,4034 kJ/kgmol Kx(319,0868-298) K
=237.322,5959 kJ/hari

‘ Total Panas Keluar = > H.aliran 4

=2.414.436,8850 k¥/hari (Trial cocok)

Jadi: suhu campuran = 46,0868°C
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B-22

NERACA PANAS REAKTOR (R-220)

Entalpi

Masuk
REAKTOR

P operasi = 30 bar

Menghitung entalpi reaksi:

Entalpi
ketuar

Suhu masuk reaktor = 360°C = (360 + 273) K =633 K
Trial: Suhu keluar reaktor = 367 °C
Neraca panas reaktor (beroperasi pada keadaan adiabatis):

Entalpi masuk + Entalpi reaksi = Entalpi keluar

Non 360°C, 367°C, Non
* ideal 30 bar 30 bar ideal
H& H.®
Ideal 360°C, A 367°C, ldeal
30 bar 30 bar
AH' AH*
298
298°C, \ AH » 208°C,
30 bar 30 bar

e Menghitung H®

Persamaan yang digunakan:

SR ) N )

RT, RT,  RT

<

(Smith & Van Ness, p. 206)
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RT

<

R R
Data (I;T)O dan (H y diperoleh dari Tabel E.5 dan Tabel E.6, Smith & Van

Ness, pp. 654-655.

> Toluene
Pc =41 bar
Tc =591,8K

Pr =P/Pc=0,7317
Tr =T/T¢c=1,0696

(HFR.TCP (H{/R Tc)'
Pr =0,6; Tr =1,0696 -0,6254 -0,4521
Pr=0,8; Tr =1,0696 -0,9048 -0,6188
Pr=0,7317; Tr = 1,0696 -0,8084 0,5619

R =8314J/molK
© = 0,263

R R RY
H, =(H1 ) +Ct,(H: ) = —0,8094 +0,263.(-0,5619) = ~0,9571
RT RT RT

HR = (-0,9571).(8,314 J/mol.K).(591,8 K)
= 4.709,3452 J/mol = -4.709,3452 kJ/kgmol

H,¥ toluene = (-4.709,3452 k)/kgmol).(kgmol toluene masuk)
= (-4.709,3452 kJ/kgmol).(477,1296 kgmol)
=-2.246.968 2203 kJ

Dengan cara yang sama seperti diatas dapat diperoleh harga H® untuk
komponen lainnya seperti yang diperlihatkan pada tabel dibawah ini:
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Komponen | (H;*/R.Tc)’ | (H*/R. Tc)' | Hi*R.Tc HS k)
Air -0,1482 -0,1408 -0,1966 -22.413,6391
Cumene -1,9508 -1,7697 -2,5277 -668.150,4724
Benzene -0,5662 -0,3441 -0,6392 -14.968,8580
Para -Xylene |-1,178 -0,8994 -1,4667 -21.316,2416
Meta-Xylene |-1,1669 -0,8992 -1,4591 -24.897.4770
Orto-Xylene | -1,1540 -1,0153 -1,4839 -7.184,1007
Ethylbenzene |-1,1297 -0,8796 -1,4156 -3.586,2777

Total -3.009.485,2867

» Menghitung AH" (range suhu 633 - 298 K)
Persamaan yang digunakan:
AH=m.Cp. AT
dimana:
Cp dican dengan persamaan:
CPVAP A + CPVAP B/2(T+T;) + CPVAP C/3(T,%T,.To*+T;%) + CPVAP
D/4 (T +T)(T+Ty) (Prausnitz, p. 657)
Data-data CPVAP A, CPVAP B, CPVAP C, CPVAP D diperoleh dari
Prausnitz App. A, pp. 656-732
» Toluene
T, =633K
T, =298K
Dengan persamaan Cp dari Prausnitz, p. 657 diperoleh harga Cp toluene =
206,0131 J/mol K
AH! toluene =m.Cp.AT
= 477,1296 kgmol.206,0131 kJ/kgmol K.(298-633)K
=-32.928.814 5139 kJ

Dengan cara yang sama seperti diatas dapat diperoleh harga AH' untuk
komponen lainnya seperti yang diperlihatkan pada tabel dibawah ini:
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Komponen Cp AH', kJ
Ailr 35,1107 -249.171,8679
Cumene 225,4057 -3.804.067,9011
Benzene 126,6067 -212.504,6274

Para -Xylene | 237,8484 -226.044,7496
Meta-Xylene | 188,9162 -210.481,7347
Orto-Xylene | 1924313 -59.555,0289

Ethylbenzene | 192,1749 -31.783,7889

Total -37.722.424 2124

Menghitung AH*®

Persamaan yang digunakan:
AH™ = %"n,. AH;produk - n;. AH reaktan

Dimana: n; = jumlah mol komponen i yang bereakst
Data:

AH¢ benzene = 82.980 kJ/kgmol

AHgtoluene = 50.030 kJ/kgmol

AHy para xylene = 17.960 kJ/kgmol

AHg meta xylene = 17.250 kJ/kgmol

AHy ortho xylene = 19.000 kJ/kgmol

AH; ethylbenzene= 29.810 kJ/kgmol

AHgcumene = 3,940 kJ/kgmol

Komposisi masing-masing komponen xylene yang dihasitkkan pada reaksi
disproporsionasi toluene:

Mol mixed xylene = 189,2864 kgmol

Mol para xylene =90 % mol = 0,9 x 189,2864 kgmol = 170,3578 kgmol
Mol meta xylene =4 % mol = 0,04 x 189,2864 kgmol = 7,5715 kgmol
Mol ortho xylene =4 % mol = 0,04 x 189,2864 kgmol = 7,5715 kgmol

Mot ethylbenzene =2 % mol = 0,02 x 189,2864 kgmol = 3,7857 kgmol

“(www. Aromatic and derivative.com)
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Komposisi masing-masing komponen xylene yang dihasilkan pada reaksi

transalkilasi toluene:

Mol mixed xylene = 48,3628 kgmol

Mol para xylene =25 % mol =0,25 x 48,3628 kgmol = 12,0907 kgmol

Mol meta xylene =50 % mol = 0,50 x 48,3628 kgmol = 24,1814 kgmol

Mol ortho xylene =23 % mol = 0,23 x 48,3628 kgmol = 11,1234 kgmol

Mol ethylbenzene =2 % mol = 0,02 x 48,3628 kgmol = 0,9673 kgmol
{(www. Aromatic and derivative.com)

Komposisi mixed xylene fotal:

Total mixed xylene yang dihasilkan = 237,6492 kgmol

% para xylene = (170,3578 +12,0907)

237,6492

_ (7,5715+24,1814)
237,6492

% ortho xylene = (7’57213572119’;234). 100% =787 %

_ (3,7857+09673)
2376492

.100% =76,77%

% meta xylene .100% = 13,36 %

0% =2%

% ethylbenzene

AHy mixed xylene untuk kedua reakst dicari dengan persamaan:

AHfcampuran = Zyi. AH,

dimana: y; = fraksi mol komponen i
AHf mixed xylene disprop. toluene
= (0,9 x 17.960) + (0,4 x 17.250) + (0,4 x 19.000) + (0,02 x 29.810)
=18.210,2 kJ/kgmol
‘ AH; mixed xylene transalk. toluene
=(0,25 x 17.960) + (0,5 x 17.250) + (0,23 x 19.000) + (0,02 x 29.810)
= 18.081,2 kJ/kgmol
AH™® reaksi disprop. toluene
= (Dbenzene- AHt beNZene+ Nuuxad xyime- AHr mixed xylene){nyopuene. -AH¢ toluene)
=(189,2864 x 82.980 + 189,2864 x 18.210,2) — (378,5728 x 50.030)
=213.931,4859 kJ
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AH** reaksi transalk. toluene

= (Nmixed xylene- AHy mixed xylene)-(nyjyene. AHy toluene+neymene. AHy cumene)
=(48,3628 x 18.081,2) — (24,1814 x 50.030 + 24,1814 x 3.940)
=-430.612,8415 kJ

AH?® total = AH**® reaksi disprop. toluene + AH>*® reaksi transalk. toluene
=213.931,4859 kJ + -430.612,8415 kJ
=-216.681,3556 kI

e Menghitung AH® (range suhu 298 — 640 K)
Persamaan yang digunakan:
AH=m.Cp. AT
dimana:

Cp dicari dengan persamaan:

DA (T2+T ) (To+Th) (Prausnitz, p. 657)
Data-data CPVAP A, CPVAP B, CPVAP C, CPVAP D diperoleh dan
Prausnitz App. A, pp. 656-732
» Toluene
T, =298K
T, =640K
Dengan persamaan Cp dari Prausnitz, p. 657 diperoleh harga Cp toluene =
206,9380 J/mol K
AH? toluene =m.Cp.AT
= 74,3754 kgmol x 206,9380 kJ/kgmol K x
( 640-298)K
=5.263.758,4455 K]

; CPVAP A + CPVAP B/2(T+T;) + CPVAP C/3.(T, 2T, Ty+T,%) + CPVAP

Dengan cara yang sama seperti diatas dapat diperoleh harga AH' untuk
komponen lainnya seperti yang diperlihatkan pada tabel dibawah ini:
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N Komponen Cp AHY kI
Air 35,1455 254.630,6595
Cumene 226,6660 2.030.733,2146
Benzene 127,3694 8.463.633,2755

Para -Xylene | 238,9272 15.139.825,8022
Meta-Xylene | 189,9964 2.095.152,1942
Orto-Xylene 193,4777 1.256.809,3440
Ethylbenzene | 193,2698 319.049,2192
Total 34.823.592,1547

e Menghitung H,®
Persamaan yang digunakan:

II;I;C = (I;;)D to (E:,)l (Smith & Van Ness, p. 206)

[+ <

W) o B
Data RT dan =T diperoleh dari Tabel E.5 dan Tabel E.6, Smith & Van

Ness, pp. 654-655.
» Toluene
Pc =41 bar
Tc =591,8K
Pr =P/Pc=0,7317
Tr =T/Tc=1,0865

(HR. 1)’ (HR.Tc)!
Pr=0,6; Tr=1,0814 -0,6082 0,4245
Pr=0,8; Tr =1,0814 -0,8746 0,5754
Pr=0,7317; Tr =1,0814 -0,7836 -0,5238

R =8314J/molK
o = 0263
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sz _ (H2R )O
RT, RT,

H® =(-0,9214).(8,314 J/mol.K).(591,8 K)
= -4.533.4251 J/mol = -4.533,4251 kJ/kgmol

1
H R
+m(R2T ) = —0,7836 +0,263.(~0,5239) = ~0,9214

H," toluene = (-4.533,4251 kJ/kgmol).(kgmol toluene keluar)
= (-4.533,4251 k:/kgmol).( 74,3754 kgmol)
=-337.175,5192 kJ

Dengan cara yang sama seperti diatas dapat diperoleh harga H," untuk

komponen lainnya seperti yang diperlihatkan pada tabel dibawah ini:

Komponen | (HV/R.Tc) | (H/R.Tc) | H¥/R.Tc HN, kI
Air 0,1449 0,1344 0,1912 -21.795,6864
Cumene 1,5168 1,1686 1,8978 -501.638,1687
Benzene 0,5511 0,3223 0,6194 -14.506,3609
Para -Xylene | 1,1223 0,8208 1,3850 -20.129,2644
Meta-Xylene | 1,1064 0,8225 1,3737 -23.440,2049
Orto-Xylene | 1,0928 0,9065 1,3874 6.716,5599
Ethylbenzene | 1,0800 0,8066 1,3421 -3.400,0786

Total 928.801,8429

AHR = (-H.® total) + AH' total + AH™® + AH? total + HyX total
=+-3.009.485,2867) kJ +-37.722.424 2124 kJ + -216.681,3556 k]
+ 34.823.592,1547 kJ + -928.801,8429 kJ
=-1.034.829,9695 kJ

Menghitung panas masuk reaktor:

Suhu masuk reaktor = T: = 360°C =633 K
Diambit:

Suhu reference =T,=25°C=298K
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Mencari Suhu Saturated campuran:
Suhu saturated dari campuran diambil dari suhu rata-rata antara suhu embun (dew

temperature) dan suhu bubble (bubble temperature) campuran tersebut.

Ps-at untuk masing-masing komponen dicari dengan persamaan dari Prausnitz:

In (Pyp/Pe) = (1) [(VP A)x + (VP B)x"* + (VP C)x’ + (VP D)x°)

x=1-T/T, (Prausnitz, p.657)
Data-data VP A, VP B, VP C dan VP D diperoleh dari Tabel B.3. sedangkan data
Pc dan Tc diperoleh dari Tabel B.2.

Trial: Teew = 289,1°C=562,1K

Dengan persamaan P** dari Prausnitz, p. 657 diperoleh hasil perhitungan sebagai
berikut:

Komponen | Tygw/T. | x=1-(T/T) | m(P*/P) | P*™/P. | Py bar
Benzene 0,9998 0,0002 ©0,0012 | 09988 | 4838394
Air 0,8684 0,1316 -1,1040 | 03315 | 73,3372
Toluene 0,9498 0,0502 03690 | 06914 | 283482
Mixed xylene | 9122 0,0878 06942 | 04995 | 17,5311
Cumene 0,8907 0,1093 20,8740 | 0,4173 | 13,3944
Mol Gamma
Komponen | (dari N. Y; (dari | K=(P*/P).gamma | X~Y/K
Massa) UNIFAC)

Benzene | 50103 | 0,0090 1,0122 1,6478 0,0055

Alr 21,1843 | 0,0380 38,6118 20,9319 0,0018

Toluene | 4771296 | 0,8560 1,0018 0,9412 0,9094

Mixed

xylene 3,6954 | 0,0066 1,0057 0,5843 0,0113

Cumene | 503777 | 0,0904 1,0146 0,4504 0,2007

Total 1’5'187
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Trial: Tbuhblc =248°C =521 K

Dengan persamaan P** dari Prausnitz, p. 657 diperoleh hasil perhitungan sebagai

T*" untuk campuran masuk reaktor = I"‘—”—?ﬂ‘l‘i =541,55K

Menghitung entalpi masuk untuk tiap-tiap komponen:

Persamaan yang digunakan:

1. AH=m . Cpreatgas . AT

berikut:
Komponen | Tounwe/Te | x=1«(T/T) | In(P*/P,) PP, P, bar
Benzene 0,9267 0,0733 0,5248 0,5917 28,9333
Air 0,8049 0,1951 -1,7518 0,1735 38,3698
Toluene 0,8804 0,1196 -0,9307 0,3943 16,1648
Mixed
0,8455 0,1545 -1,3008 0,2723 9,5579
xylene
Cumene 0,8255 0,1745 -1,4962 0,2240 7,1900
Mol Gamma
Komponen | (dariN. X; (dari K=(P**'/P).gamma | Y=X;. K
Massa) UNIFACQ)
Benzene | 50103 | 0,0090 1.0127 0.9767 0,0088
Air 21,1843 | 0,0380 9.2491 11.8295 0,4496
Toluene | 477,1296 | 0,8560 1.0019 0.5398 0,4621
Mixed
3,6954 | 0,0066 1.0063 0.3206 0,0021
xylene
Cumene | 503777 | 0,0904 1.0166 0.2436 0,0220
Total 09446
Dengan demikian diperoleh:
Toew =562,1K
Touwsie = 321 K
+T,
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dimana:
CPreal gas dicari dengan persamaan:
CPxeal gas (non ideal)= Cp° + ACp (Prausnitz, p.121)
ACp = (ACp)’ + @.(ACp)" -
Harga (ACp)° dan (ACp)' diperoleh dari Tabel 5-8 dan Tabel 5-9, Prausnitz,
pp.122-125.
Sedangkan Cp° gas dicari dengan persamaan:
CPVAP A + CPVAP B/2.(Ty+T)) + CPVAP C/3.(T+T, To+T/%) + CPVAP
D/A4(TA+TA).(T+T)) (Prausnitz, p. 657)
Data-data CPVAP A, CPVAP B, CPVAP C, CPVAP D diperoleh dari Tabel
B.1.
2. AH=m. A
dimana:
A dicari dengan persamaan:
A =AH, (Prausnitz, p. 110)
Data AH, pada titik didih normainya didapat dari Himmelblau, Lampiran D,
p.212-217.

Pada suhu tertentu, AH, dicari dengan persamaan:

AH\'Z = AHvl - Trz
1-T,

AH,

el

10
n= [0,00264. + 0,8794]

(Prausnitz, p.228)
3. AH=m. CpL- AT
dimana:
Cpuquia dicari dengan persamaan:
C, -C°
Je_ TP =145+ 045(1-T,)" + 0.250(17.11 + 25 2(1-T) T,

+1,742(1-T)"] (Praushitz, p. 140)
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¢ Benzene
Fase:
Suhu 541,55-633 K = fase gas
Suhu 298-541.55 K = fase cair
Range suhu 541,55-633 K:
T, =541,55K
T,=633K
Dengan persamaan Cp dari Prausnitz, p. 657 diperoleh harga Cp° gas benzene
= 154,6546 J/mol.K
Pc =489 bar
Tc =562,2 K
Pr =P/Pc=10,6135
Tr =T/Te=1,1259

(ACp°R)° (ACp°R)!
Pr=0,6; Tr=1,1259 1,1730 1,7045
Pr=08,; Tr =1.1259 1,9097 2,4672
Pr=06135 Tr =1,1259 1,2227 1,7560

‘ R =8314 JJmolK
o =0.212
ACp = (ACp)" + @.(ACp)’
=(1,2227x8,314) + 0,212 x (1,7560 x 8,314)
=13,2607 J/mol. K
CPreal gus benzene = Cp’ + ACp
= 154,6546 J/molL.K + 13,2607 J/mol K
=167,9152 J/mol K
AH sensibel gas = Mpenzene - CPreal gas - AT
= 5,0103 kgmol/hari x 167,9152 kJ/kgmol K
x (633-541,55) K
=76.938,0034 ki/hari
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Perubahan fase (Panas Laten):

A = AH, (Prausnitz, p. 110)
AH,;, =30.760 J/mol

Ty, =35326K

T, =5622K

Tu =ToT=353,26/643 =0,6284

T =541,55/562,2=0,9633

Pada suhu 541,55 K:
10
n= (0’00264'-8_3::-2%.-2_6_ + 0,8794} =0,3770
0,3770
AH,; = 30.760 G:%SJ =12.855,5573 J/mol

(Prausnitz, p.228)
AHlaten =m.A =5,0103 kgmol/hari x 12.855,5573 kJ/kgmol
=64.410,6930 kJ/hari
Range suhu 298-541,55 K:
T,=298K
T,=541,55K
Dengan persamaan Cp dari Prausnitz, p. 657 diperoleh harga Cp” gas benzene
=116,0750 J/mol K

c, -C°

e 70 =145+ 045(1-T)" +0,250[17,11 + 25,2(1-T,)*T,*
+1,742(1-T)"] (Prausnitz, p. 140)

Tr =T/Tc dimana Tc = 5622 K

Tr =541,55/562,2 =0,9633

o =0212

Dengan persamaan C,, dari Prausnitz, p. 140 diperoleh:

C, -C°
b TP =21,1474
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C,benzene =(21,1474 x 8,314 klJ/kgmol.K) + 116,0750 kJ/kgmol. K
=291,8945 klJ/kgmol K
AH sensibel liquid =m . G . AT
= 5,0103 kgmol/hari x 291,8945 kl/kgmol K
x (541,55-298) K
= 356.189,4747kJ/han
AH benzene masuk = AH sensibel gas + AH laten +AH sensibel liquid
— 76.938,0034 + 103.763,7983 + 356.189,4747
=497.538,1710 kJ/hari
Untuk komponen yang lain digunakan cara yang sama seperti perhitungan di atas
dan hasil perhitungan ditabelkan pada tabei-tabel berikut ini:
Fase:
Suhu 541,55-633 K = fase gas
Suhu 298-541,55 K = fase cair

Range suhu 541,55-633 K (gas):

Komponen Cp° gas, J/mol.K

Benzene 154,6546
Air 36,2831
Toluene 2397805
Para xylene 2772173
Meta xylene 228,4209

Ortho xylene 230,6372

Ethylbenzene 232,4691

Cumene 2716873
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Komponen | (ACp°/R)’ (ACp°/R)! ACp
Benzene 1,2227 1,7560 13,2607
Air 0,3024 0,6292 4,3135
Toluene 2.2951 3.4736 26,6772
Para xylene 59126 82573 71,1254
Meta xylene 5.7482 38,1109 69,7064
Ortho xylene 52553 9,6951 69,8889
Ethylbenzene 5,1902 7.6690 63,8732
Cumene 16,6258 11,9823 170,7028
Komponen Cp‘:‘l al Mol, kgmol/hari AHjensibet gas |
Cp +ACp
Benzene 167,9152 5,0103 76.938,0034
Air 40,5967 21,1843 78.648,2267
Toluene 266,4576 4771296 11.626.480,8451
Para xylene 348,3426 . -
Meta xylene 298,1273 . -
Ortho xylene 300,5261 - -
Ethylbenzene 296,3423 - -
Mixed xylene 336,8317"" 3,6954 113.829,4176
Cumene 442,3901 50,3777 2.038.110,4944
Catatan (*):

CPreal gas mixed xyiene = (y.Cpreat gas)para xytene + (¥-CPreat gas)meta xylene

+ (ycpreal gas)orlho xylene + (y-cpreal gas)ethylbamme

dimana: Ypara xytene = 0,7677

Ymeta xylene = O, 1336
Yortho xylene = 0,0787

Yethylbenzene = 0,0200

(perhitungan fraksi mixed xylene dapat dilihat pada perhitungan AH**)
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Perubahan fase (Panas laten):

Komponen T =T/ T, T2=541,55/T, n AH,;
Benzene 0,6284 0,9633 0,3770 12.855,5573
Air 0,5765 0,8366 0,4068 27.590,2959
Toluene 0,6485 09151 0,2859 2.331,8774
Para xylene 0,6678 0,8789 0,3778 24.659,9054
Meta xylene 0,6681 0,8776 0,3722 23.731,5458
Ortho xylene 0,6625 0,8592 0,3784 26.436,6283
Ethylbenzene 0,6535 0,8774 0,3799 24.259,0204
Mixed xylene - - - 24.667,6150
Cumene 0,6743 0,8581 03784 27.384 8188
Catatan (*) :

AH,; untuk mixed xylene diperoleh dengan persamaan:

AH,; mixed xylene = (y. AHy2)para xylene + (V. AHu2)meta xylene

+ (y. AH,2)ortho xylene T (y. AHV2)°'h)’}be’1me

dimana: Yoars sylene = 0,7677

Ymeta xylene 0,1336

Vortho xytene = 0,0787

Yethylbenzene = 0,0200
(perhitungan fraksi mixed xylene dapat dilihat pada perhitungan AH>®)

Komponen Mol, kgmol/hari A=AH,; AHjgqen=mol. A
Benzene 5,0103 12.855,5573 64.410,6930
Air 21,1843 27.590,2959 584.482,2699
Toluene 477,1296 2.331,8774 1.112.607,8317
Mixed xylene 3,6954 24.667,6150 91.155,9431
Cumene 50,3777 27.384,8188 1.379.585,1234
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Range suhu 298-541,55 K:

Komponen Cp’ gas, J/mol.K
Benzene 116,0750
Air 34,6704
Toluene 193,3339
Para xylene 223.0659
Meta xylene 174,0827
Ortho xylene 178,0855
Ethylbenzene 177,0449
Cumene 2080275
Komponen T: CLLI;—CE G
Benzene 0,9633 6,6510 291,8945
Air 0,8366 8,0090 133,0666
Toluene 0,9151 10,0194 303,1333
Para xylene 0,8789 8,8187 320,4499
Meta xylene 0,8776 8,8304 271,3781
Ortho xylene 0,8592 8,2810 272,2863
Ethylbenzene 0,8774 8,8255 274,3034
Mixed xylene - - 309,1805""
Cumene 0,8581 8,2647 302,3160
Catatan (*):

CpL mixed X}’lene = (y-CpL)para xylene + (prL)mela xylene
+ (Y-CpL)ortho xylene + (y CpL)edxyibenzene
dimana: Ypara xylene = 0,7677

Ymeta xylene  — 051336

Yortho xylene = 0,0787

Yethylbenzene ~ 0;0200
(perhitungan fraksi mixed xylene dapat dilihat pada perhitungan AH™?)
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Komponen Mol, kgmol/hari | C,r, kl/kgmol. K AH ycnsibel liquid
Benzene 5,0103 291,8945 356.172,9973
Air 21,1843 133,0666 686.480,4506
Toluene 477,1296 303,1333 35.224.018,2875
Mixed xylene 3.6954 309,1805 278.252,4813
Cumene 50,3777 302,3160 3.709.099,3810
Menghitung AH masuk total:
AH total,
Komponen | AHcnsibel gas AHpzgen AH,ensibel fiquid .
kJ/hari
Benzene 76.938,0034 104.530,2524 356.172,9973 497.521,6936
Air 78.648,2267 584.482,2699 686.480,4506 1.349.610,9471
Toluene 11.626.480,8451 | 1.112.607,8317 | 352240182875 | 47.963.106,9643
Mixed
113.829,4176 91.155,9431 278.252,4813 483.237,7669
Xylene
Cumene 2.038.110,4944 | 1.379.585,1234 | 37090993810 7.126.794,9988
AH masuk total 57.420.272,3708

Menghitung panas keluar reaktor:

Suhu keluar reaktor =T; =367°C=640K
Diambil:

Suhu reference =T, =25°C=298K

Mencari Suhu Saturated campuran:
Suhu saturated dari campuran diambil dari suhu rata-rata antara suhu embun (dew

temperature) dan suhu bubble (bubble temperature) campuran tersebut.

P*! untuk masing-masing komponen dicari dengan persamaan dari Prausnitz:

In (P/P.) = (1-x)"[(VP A)x + (VP B)x"* + (VP C)x’ + (VP D))

x=1-T/T, (Prausnitz, p.657)
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Data-data VP A, VP B, VP C dan VP D diperoleh dari Tabel B.3. sedangkan data
Pc dan Tc diperoleh dari Tabel B.2.

Trial: Tyew = 289,1°C=562,1K
Dengan persamaan P**' dari Prausnitz, p. 657 diperoleh hasil perhitungan sebagai

berikut:
Komponen | Tun/T. | X=1(T/T) | In(P*'/P,) P*/P, P.., bar
Benzene 1,0000 0,0000 0,0000 1,0000 48,9000
Air 0,8685 0,1315 -1,1025 0,3320 73,4445
Toluene 0,9500 0,0500 -0,3677 0,6923 28,3846
Mixed
0,9124 0,0876 -0,6928 0,5001 17,5552
xylene
Cumene 0,8908 0,1092 -0,8726 0,4179 13,4132
Mol Gamma
Komponen | (dari N. Y; (dari K=(P*/P).gamma | X;i=Y/K
Massa) UNIFAC)
Benzene | 1942967 | 0,3486 1,0122 1,6499 0,2113
Air 21,1843 | 0,038 | 86118 20,9625 0,0018
Toluene | 743754 | 0,1334 1,0018 0,9424 0,1416
Mixed
241,3446 | 04330 1,0057 0,5851 0,7400
xylene
Cumene | 261963 | 0,0470 1,0146 0,4510 0,1042
Total 1,19188

Trial: Topuphie = 244°C = 517K
Dengan persamaan P** dari Prausnitz, p. 657 diperoleh hasil perhitungan sebagai

berikut:

Universitas Katolik Widya Mandala Surabaya




Appendix B Perhitungan Neraca Panas B-41
Komponen | Tpwoe/T. | x=1-(T/To) | In(@P*'/P.) PP, P, bar
Benzene 0,9196 0,0804 -0,5789 0,5605 27,4079
Air 0,7987 0,2013 -1,8204 0,1620 35,8244
Toluene 0,8736 0,1264 -0,9897 0,3717 15,2394
Mixed
0,8390 0,1610 -1,3649 0,2554 18,9649
xylene
Cumene 0,8192 0,1808 -1,5622 0,2097 6,7304
Mol Gamma
Komponen | (dari N. X; (dari | K=(P*/P).gamma | Y=X;. K
Massa) UNIFAC)
Benzene | 1942967 | 0,3486 1,0128 0,9253 0.3225
Alr 21,1843 | 0,0380 9,3653 11,1835 0.4250
Toluene | 743754 | 0,1334 1,0019 0,5089 0.0679
Mixed
241,3446 | 0,4330 1,0065 0,3008 0.1302
xylene
Cumene | 261963 | 0,0470 1,0169 0,2281 0.0107
Total 0’2516 4

Dengan demikian diperoleh:

Tdew

=562,1K

Tbubble =517K

+T,

T*" untuk campuran keluar reaktor = T"‘“—z"“*ﬁi =539,55K

Menghitung entalpi keluar untuk tiap-tiap komponen:

Persamaan yang digunakan:

1. AH=m . Cppages . AT
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dimana:

CPreai gas dicari dengan persamaan:

CPreal gas (NON ideal) = Cp” + ACp (Prausnitz, p.121)

ACp = (ACp)” + @.(ACp)'

Harga (ACp)° dan (ACp)' diperoleh dari Tabel 5-8 dan Tabel 5-9, Prausnitz,
pp.122-125.

Sedangkan Cp’° gas dicari dengan persamaan:

CPVAP A + CPVAP B/2(T+T;) + CPVAP C/3.(To*+T,.To+T\%) + CPVAP

D/A4(T2+T ) (T+T)) (Prausnitz, p. 657)
Data-data CPVAP A, CPVAP B, CPVAP C, CPVAP D diperoleh dari Tabel
B.1.
2. AH=m. A
dimana:

A dicari dengan persamaan:

A=AH, (Prausnitz, p. 110)
Data AH, pada titik didih normalnya didapat dari Himmelblau, Lampiran D,
p.212-217.

Pada suhu tertentu, AH,, dicari dengan persamaan:

AH,, = AH,, [1_Tr2)
1-T

rl

{0
n= [0,00264.%+ o,s794}
RT

b
| (Prausnitz, p.228)
3. AH=m .C, . AT
dimana:
Cpiiquid dicari dengan persamaan:

C _C(l
TP = 1,45 +045(1-Ty" +0,250[17,11 +25,2(1-T) °T;

+1,742(1-T) (Prausnitz, p. 140)
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Benzene

Fase:

Suhu 539,55-640 K = fase gas
Suhu 298-539,55 K = fase cair
Range suhu 539,55-640 K:
T,=539,55K

T,=640K

Dengan persamaan Cp dari Prausnitz, p. 657 diperoleh harga Cp0 gas benzene
=155,1119 Jmol K

Pc =489 bar

Tc =5622K

Pr =P/Pc=0,6135

Tr = T/Tc=1,1384

(ACP°RY’ (ACp°R)'
Pr=06; Tr =1,1384 1,1134 1,5779
Pr=0,8; Tr=1.1384 1,7855 2,2501
Pr=0,6135; Tr =1,1384 1,1588 1,6232

R =8,314 J/mol K
o =0,212
ACp = (ACp)’ + 0.(ACp)'
=(1,1885x8,314)+ 0,212 x (1,6232 x 8,314)
= 12,4954 J/mol. K
CPreai gas benzene = Cp’ + ACp
=155,3914 J/mol K + 12,4954 J/mol X
=167,6073 J/mol.K
AH sensibel gas = Mpenzene - CPreal gas - AT
= 194,2967 kgmol/hari x 167,6073 kl/kgmol. K
X (640-539,55) K
= 3.271.209,4072 kJ/hari
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Perubahan fase (Panas Laten):

A=AH, (Prausnitz, p. 110)
AH,p =30.760 J/mol

Ty, =35326K

T =5622K

Ty =TT, =353,26/5622 =0,6284

T, =539,55/562,2=10,9597

Pada suhu 541,55 K:

30.760

n= 0,00264. ————
8,314.353,26

RN U]
+ 0,8794) =0,3770

1-0,9597

AH,; = 30.760
1-0,6284

03770
) = 13.311,4587 J/mol

(Prausnitz, p.228)
AHlaten =m.A = 194,2967 kgmol/hari x 13.311,4587 ki/kgmol
= 2.586.372,9669 kJ/hari

Range suhu 298-541,55 K:
T,=298K
T,=539,55K
Dengan persamaan Cp dari Prausnitz, p. 657 diperoleh harga Cp° gas benzene
=115,8326 J/mol K
Eﬂf——% = 1,45+ 0,45(1-T.)" + 0,250[17,11 + 25,2(1-T,)"T,

+1,742(1-Toy (Prausnitz, p. 140)
Tr =T/Tc dimana Tc = 5622 K
Tr =539,55/362,2 =0,9597

o =0212
Dengan persamaan Cy;, dari Prausnitz, p. 140 diperoleh:
c,-C

—B P =152112
R
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Cpbenzene = (15,2112 x 8,314 kl/kgmol.K) + 115,8326 ki/kgmol K
=242,2981 kl/kgmol. K
AH sensibel liquid =m . C;1, . AT
= 194,2967 kgmol/han x 242,2981 kl/kgmol K
x (539,55-298) K
= 11.371.626,9452 kl/hari
Untuk komponen yang lain digunakan cara yang sama seperti perhitungan di atas
dan hasil perhitungan ditabelkan pada tabel-tabel berikut ini:
Fase:
Suhu 539,55-643 K = fase gas
Suhu 298-539,55 K = fase cair
Range suhu 539,55-643 K (gas):

Komponen Cp° gas, J/mol.LK
Benzene 155,1119
Air 36,3102
Toluene 2403486
Para xylene 277,8813
Meta xylene 229,0809
Ortho xylene 231,2802
Ethylbenzene 233,1239
Cumene 272,4466
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Komponen (ACpR)’ (ACp°/R)' ACp
Benzene 1,1588 1,6232 12,4954
Alr 0,2918 0,5946 4,1261
Toluene 1,9154 3,1326 22,7745
Para xylene 49489 5,9336 56,9318
Meta xylene 4,8647 59241 56,4522
Ortho xylene 45330 6,5633 55,4221
Ethylbenzene 44599 5,7671 52,6626
Cumene 13,9014 8,0074 137,2795
Komponen Cp:ﬂ a Mol, kgmol/hari AH cnstvel gas
Cp +ACp
Benzene 167,6073 194,2967 3.271.209,4072
Air 40,4363 21,1843 86.0472124
Toluene 263,1231 74,3754 1.965.796,5329
Para xylene 334,8131 - -
Meta xylene 285,5331 - -
Ortho xylene 286,7022 - B
Ethylbenzene 285,7866 - -
Mixed xylene 32346240 241,3446 7.841.719.4403
Cumene 409,7261 26,1963 1.078.161,7899
Catatan (*):

CPrea gas mixed xylene = (¥.CPreat gas Jpara xylene + (¥-CPreal gas Jmeta xylene
+ (ycpl'wl gﬂs)ortho xylene + (ycpwal gas)ethylbcnzme

dimana: Ypam glene = 0,7677

Ymeta xylere 0,1336

Yortho xylene = 0,0787

Yethylbernzene ~ 0,0200
(perhitungan fraksi mixed xylene dapat dilihat pada perhitungan AH*”®)
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Perubahan fase (Panas laten):
Komponen Tu=TwT. | Tr=539,55/T, n AH,;
Benzene 0,6284 0,9597 0,3770 13.311,4587
Air 0,5765 0,8335 0,4068 27.801,4042
Toluene 0,6485 0,9117 - 0,2859 2.358,0390
Para xylene 0,6678 0,8756 0,3778 24.907,4810
Meta xylene 0,6681 0,8743 0,3722 23.963,4628
Ortho xylene 0,6625 0,8560 0,3784 26.660,4801
Ethylbenzene 0,6535 0,8742 0,3799 24.500,6717
Mixed xylene - - - 24.911,1850
Cumene 0,6743 0,8549 0,3784 27.614,6359
Catatan (*)

AH,; untuk mixed xylene diperoleh dengan persamaan;
AH,,; mixed xylene = (y. AHy2)para xytene * (V. AHy2)meta xylene

+(y. AHy2)ortho xylene + (V. AHy2 Jethyibenzene

dimana: ypm xylene = 0,7677

Ymeta xy]ene = 0,1336
Yortho xylene = 0,0787
Yethvlbenzene ~ 0,0200

(perhitungan fraksi mixed xylene dapat dilihat pada perhitungan AH*®)

Komponen Mol, kgmol/hari A=AH,, AHypten =mol. A
Benzene 194,2967 13.311,4587 2.586.372,9669
Air 21,1843 27.801,4042 588.954,4591
Toluene 74,3754 2.358.0390 175.380,2017
Mixed xylene 241,3446 24.911,1850 6.012.179,5402 |
Cumene 26,1963 27.614,6359 723.402,0078
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B-48

Range suhu 298-541,55 K:
Komponen Cp0 gas, J/mol.K
Benzene 115,8326
Air 34,6611
Toluene 193,0440
Para xylene 2227280
Meta xylene 173,7429
Ortho xylene 177,7574
Ethylbenzene 1766962
Cumene 207,6279
Komponen T, E:LL——C(‘)’ CoL
R
Benzene 0,9597 15,2112 242 2981
Air 0,9887 7,0163 92,9949
Toluene 1,0814 8,3050 262,0916
Para xylene 1,0386 6,9006 280,0998
Meta xylene 1,0371 6,8888 231,0165
Ortho xylene 1,0154 6,4471 231,3587
Ethylbenzene 1,0369 6,8844 233,9331
Mixed xylene - - 268,7830%
Cumene 1,0141 6,4359 261,1362
Catatan (*):

C;r. mixed xylene = (¥.Cpr )para xviene + (¥-Cpt. )meta xylene
+ (¥.CoJortho wvlene + (¥-CpL)ethyihenzene

dimana: Yper xylene = 0,7677

Ymeta xylene 0,1336
Yortho xylene = 0,0787
Yethylbenzene = 0,0200

(perhitungan fraksi mixed xylene dapat dilihat pada perhitungan AH?®)
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B-+49

Komponen Mol, kgmob/hari | C,p, kJ/kgmol.K AH sensibet liquid
Benzene 1942967 242,2981 11.371.626,9452
Air 21,1843 92,9949 475.862,2030
Toluene 743754 262,0916 4.708.577,3296
Mixed xylene 241,3446 268,7830 15.669.184,6109
Cumene 26,1963 261,1362 1.652.397,6306
Menghitung AH keluar total:
AH total,
Komponen | AHcensibel gas AHiagen AH ensibel liquid .
kJ/hari
Benzene 3.271.209,4072 2.586.372,9669 11.371.626,9452 | 17.229.209,3194
Air 86.047,2124 588.954,4591 475 862,2030 1.150.863,8745
Toluene 1.965.796,5329 175.380,2017 4.708.577,3296 | 6.849.754,0642
Mixed
xylene 7841.719,4403 | 6.012.179,5402 | 15.669.184,6109 | 29.523.083,5914
Cumene 1.078.161,7899 723.402,0078 1.652.397,6306 | 3.453.961,4282
AH keluar total 58.206.872,2778

NERACA PANAS PADA HEAT EXCHANGER (E-130)

Komponen
dingin masuk

Komponen panas keluar (menuju ke Cooler)

Komponen

(dari tangki
penampung)

dingin keluar

Komponen panas masuk
(dan reaktor)

(menuju ke Furnace)
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B-30

Kemponen:
Komponen Panas Mol, kgmol/hari
Benzene 1942967
Air 21,1843
Toluene 74,3754
Mixed xylene 2413446
Cumene 26,1963
Total 560,8460
Komponen Dingin Mol, kgmol/hari
Benzene 5,0103
Air 21,1843
Toluene 477,1296
Mixed xylene 3,6954
Cumene 50,3777
Totat 560,8460

Komponen Panas Masuk
Suhu masuk HE = suhu keluar reaktor = 367°C =640 K
Fase komponen masuk = gas
Suhu reference =25°C=298K
Panas komponen panas masuk HE = panas keluar reaktor
= 58.206.872,2778 kl/hari

Komponen Panas Keluar

Suhu ketuar HE = 330°C = 603 K

Fase komponen keluar = gas

Suhu reference =25°C =298K

Suhu dew =289,1°C = 562,1 K (dari neraca panas reaktor)
Suhu bubble =244°C =517 K (dari neraca panas reaktor)
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Suhu dew + Suhu bubble  562,1+517
2

Range suhu 539,55 - 603 K (Fase gas):
Menghitung Cp gas non ideal (real gas) untuk tiap komponen:

CPreal gas dicari dengan persamaan:

Suhu saturated= =539,55K

CPreal gas (nOn ideal) = Cpo + ACp (Prausnitz, p.121)

ACp = (ACp)” + 0.(ACp)’

Harga (ACp)” dan (ACp)' diperoleh dari Tabel 5-8 dan Tabel 5-9, Prausnitz,
pp.122-125.

Sedangkan Cp° dicari dengan persamaan:

CPVAP A + CPVAP B/2(Ty+T)) + CPVAP C/3(T/+T,. T,+T") + CPVAP
D/4 (T-2+T ) (To+T)) (Prausnitz, p. 657)

Data-data CPVAP A, CPVAP B, CPVAP C, CPVAP D diperoleh dari Tabel B.1.
Untuk contoh perhitungan digunakan komponen benzene sebagai berikut:

e Benzene

Dengan persamaan Cp dari Prausnitz, p. 657 diperoleh harga Cp° benzene =

151,5787 J/mol.K
Pc =489 bar
Tc =5622K

Pr =P/Pc=0,6135
Tr = T/Tc=1,0726

{(ACp°IR)° (ACp°R)’
Pr=0,6; Tr=1,0726 1,4895 2,4310
Pr = 0,8; Tr =1,0726 2,6502 3,8845
Pr = 0,6135; Tr =1,0726 1,5678 2,5291
R =87314 J/molK
o =0212

ACp = (ACp)" + w(ACp)'
=(1,5678 x 8,314) + 0212 x (2,5291 x 8,314)
= 17,4926 Jimol K
CPreat gas benzene = Cp" + ACp
= 151,5787 J/mol. K + 17,4926 J/mol K
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= 1690714 J/mol K
Dengan cara yang sama akan didapatkan Cprea gas untuk komponen fain dan
hasilnya ditabelkan sebagai berikut:

Komponen Cp’ gas ACp CPreal gas
Benzene 151,5787 17,4926 169,0714
Air 36,1132 5,2993 41,4125
Toluene 2359827 42,7230 2787057
Mixed Xylene 261,7184% 104,1752 365,8936
Cumene 266,5898 100,2999 366,8897
Catatan (*):

Cp’ gas mixed xylene dicari dengan persamaan: »_y,.Cp;
ACp dicari dengan persamaan: Z y..ACp;

CPreal gas Mixed xylene = Cp° gas mixed xylene + ACp mixed xylene

Dimana: i = para xylene, meta xylene, ortho xylene dan ethylbenzene

Menghitung AHeysibel gas:

e Benzene
AH =m.Cp.AT
= 194,2967 kJ/hari x 169,0714kl/kgmol K x (603-539,55)K
=2.084.333,2337 kJ/hari

e Air
AH =m.Cp AT
= 21,1843 kl/hari x 41,4125 ki/kgmol K x (603-539,55)K
= 55.664,4654 kl/hari
¢ Toluene
AH =m.Cp AT

= 74,3754 kJ/hari x 278,7057 kJ/kgmol. K x (603-539,55)K
=1.315.246,2329 kJ/hari ‘

Universitas Katolik Widya Mandala Surabaya



Appendix B Perhitungan Neraca Puanas

e Mixed xylene
AH =m.Cp AT
= 241,3446 kJ/han x 365,8936 kl/kgmol . K x (603-539,55)K
= 5.603.043,0553 kl/han
¢  Cumene
AH =m.Cp.AT
= 241,3446k]/hari x 366,8897 kl/kgmol K x (603-539,55)K
= 609.828,2604 kl/hari

Panas sensibel gas total = Y AH, i

=9.668.115,2478 kl/hani

Perubahan fase (Panas Laten):
Sebagai contoh perhitungan digunakan komponen benzene:
A= AH, (Prausnitz, p. 110)

AH,, = 30.760 J/mol

Ty, =35326K

T. =643K

Ta =TT, =353,26/643 = 0,5494
T, =539,55/643 = 0,8391

Pada suhu 541,55 K:
10
n=1 0002642270 . 08794] =03770
831435326
0,3770
AH,, = 30,760 | 1293391 ~20.862,9125 J/mol
1-0.5494

(Prausnitz, p.228)
AHlaten =m.A =194,2967 kgmol/hari x 20.862,9125 kJ/kgmol
=4.053.595,7859 kl/hari
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Untuk komponen lain digunakan cara yang sama dan hasilnya ditabelkan pada
tabel berikut ini:

Komponen T =Tv/T, T,2=539,55/T. n AH,;
Benzene 0,5494 0,8391 0,3770 20.862,9125
Alr 0,5765 0,8335 0,4068 27.801,4042
Toluene 0,6485 0,9117 0,2859 2.358,0390
Para xylene 0,6678 0,8756 0,3778 24.907,4810
Meta xylene 0,6681 0,8743 0,3722 23.963,4628
Ortho xylene 0,6625 0,8560 0,3784 26.660,4801
Ethylbenzene 0,6535 0,8742 0,3799 24.500,6717
Mixed xylene - - - 24.911,11377
Cumene 0,6743 0,8549 0,3784 27.614.6359
Catatan (*) :

AH,; untuk mixed xylene diperoleh dengan persamaan:
AH,; mixed xylene = (y. AHu2)para xylene + (Y. AHv2)meta xylene
+ (y. AHv2)ortho xyiene + (Y. AHy2 Jethylbenzene
dimana: Ypom xyiene = 0,7677
Vmetaxylene = 0,1336
Yortho xylene = 0,0787
Yethylbenzene = 0,0200
(perhitungan fraksi mixed xylene dapat dilihat pada perhitungan AH>*®)

Komponen Mol, kgmol/hari A=AH,, AHjyen =mol. A
Benzene 194,2967 20.862,9125 4.053.595,7859
Air 21,1843 27.801,4042 588.954,4591
Toluene 74,3754 2.358,0390 175.380,2017
Mixed xylene 2413446 24.911.1137 6.012.162,3307
Cumene 26,1963 276146359 | 723.402,0078
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Panas laten total =Y AH,.;

= 11.553.494,7852 kJ/han

Range suhu 298 — 539,55 K:

Sebagai contoh perhitungan digunakan komponen Benzene:

T;=298K

T, =539,55K

Dengan persamaan Cp dari Prausnitz, p. 657 diperoleh harga Cp’ gas benzene =
115,8326 J/mol K

g‘ﬂ*];—c?’ = 1,45 + 0,45(1-T;)" + 0,250[17,11 + 25,2(1-T;)" T,
+1,742(0-T"] (Prausnitz, p. 140)

Tr =T/Tc dimana Tc =643 K

Tr = 539,55/647,3 =0,8391

® =(,212

Dengan persamaan C,,;_ dari Prausnite, p. 140 diperoleh:

Cu=C 65034

R

C,1 benzene =(6,5934 x 8,314 kJ/kgmol K) + 115,8326 kl/kgmol K

=170,6500 kJ/kgmol K

AH sensibel liquid =m. Cy . AT
= 1942967 kgmol/hari x 170,6500 kJ/kgmol K
x (539,55-298) K
= 8.009.008,0259 k}/han

Untuk komponen lain digunakan cara yang sama dan hasilnya ditabelkan pada

tabel berikut ini:
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B-36

Komponen Cp0 gas, J/mol.K
Benzene 115,8326
Air 34,6611
Toluene 193,0440
Para xylene 2227280
Meta xylene 173,7429
Ortho xylene 177,7574
Ethylbenzene 176,6962
Cumene 2076279
Komponen T, EE’E-_—-(—:; Co
R
Benzene 0,8391 6,5934 170,6500
Air 0,8335 7,9550 100,7993
Toluene 0,9117 9,7783 274 3411
Para xylene 0,8756 8,7061 295,1103
Meta xylene 0,8743 8,7203 2462435
Ortho xylene 0,8560 8,2023 2459515
Ethylbenzene 0,8742 87156 249.1579
Mixed xylene - - 283,7949"
Cumene 0,8549 8,1875 275,6986
Catatan (*}).

CpL mixed xylene = (y.CpL)pm xvlene + (y.CpL)mm xylene
+ (Y-CpL)oﬂho xylene + (y-CpL)ethylbenzme
dimana: Ypama xylene = 0,7677

Yimeta xylene = 0,1336

Yortho xylene = 0,0787

Vethylbenzene = 0:0200
(perhitungan fraksi mixed xylenc dapat dilihat pada perhitungan AH**)
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Komponen Mol, kgmol/hari | Cyp, ki/kgmol.K AH gensibet tiquid
Benzene 194,2967 170,6500 8.009.008,0259
Air 21,1843 100,7993 515.797,6145
Toluene 74,3754 2743411 4.928.644,9239
Mixed xylene 2413446 283,7949 16.544.330,5417
Cumene 26,1963 275,6986 1.744.544,1743

Panas sensibel liquid total = > AH_ o ouia i

= 31.742.325,2804 kJ/han

Panas komponen panas keluar HE = Panas sensibel gas + Panas laten + Panas

sensibel liquid

=0.668.115,2478 + 11.553.494,7852
+31.742.325,2804

= 52.963.935,3134 kl/han

Komponen Dingin Masuk
Suhu masuk HE = Suhu campuran keluar dari mixing pada pipa
= 46,0868°C =319,0868 K
Fase komponen masuk = cair
Suhu reference =25°C=298K
Panas komponen dingin masuk HE = Panas keluar mixing pada pipa
=2.414 436,8850 kl/hari

Panas Hilang

Diasumsi: panas hilang =5 % dari panas masuk
=0,05 x(58.013.388,6201 + 2.414 436.,8850)
= 3,021.391,2753 kl/han
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Neraca Panas HE
Panas komponen panas masuk + Panas komponen dingin masuk = Panas
komponen panas keluar + Panas komponen dingin keluar + Panas hilang

58.206.872,2778 + 2.414.436,8850 = 52.963.935,3134 + Panas komponen dingin
keluar + 3.021.391,2753
Panas komponen dingin keluar = 4.862.126,9507 kJ/han

Komponen Dingin Keluar

Trial: suhu komponen dingin keluar HE = 63,335°C = 336,335 K

Fase komponen = cair

Suhu reference = 25°C =298 K

Dengan cara yang sama seperti perhitungan komponen dingin masuk (pada neraca
panas mixing), maka diperoleh hasil sebagai berikut:

Mol,

Komponen kgmolhari Cp AH =m.Cpi. AT
Benzene 5,0103 133.9171 25.721,6345
Air 21,1843 95.6260 77.658,0681
Toluene 477,1296 220,7978 4.038.560,0526
Mixed xylene 3,6954 231.9142 32.853,4298
Cumene 50,3777 233,7966 451.515,2065

Total 4.626.308,3913

(Trial cocok)

NERACA PANAS FURNACE (Q-210)

Panas masuk furnace = panas keluar pompa = panas komponen dingin keluar HE
= 4,626.308,3913 kJ

Panas keluar fumace = panas masuk reaktor = 57.420.272,3708 kJ

Panas pembakaran = 57.420.272 3708 — 4.626.308,3913 = 52.793.963,9794 kJ

Bahan bakar vang digunakan Residu dengan heating value = 42.500 kJ/kg (Ulrich,

hal 45)

Massa bahan bakar yang dibutuhkan = 52.793.963,9794/Hv = 1.242.2109 kg
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NERACA PANAS PADA EXPANDER (N-230)
Panas masuk expander = panas komponen panas keluar HE

=52.963.9353134 kl/han

Menghitung Entalpi Komponen Keluar Expander :
AS = 0 (proses isentropis), maka :
Smasuk = Skeluar-(Xl + X

Non 330°C,~
ideal 30 bar 2
S
)
¢
<>
Ideal 330°C, ‘r 98°C, Ideal
30 bar 1,184 bar
AS! AS?
ASZ'H
273°C, » 273°C,
30 bar 1,184 bar
s Menghitung SR
Persamaan yang digunakan:
L] R 1
st (8" .
——=( ) +m( ) (Smith & Van Ness, p. 206)
R R R

Y (sR)
Data ( R) dan ( R) diperoleh dari Tabel E.9 dan Tabel E.10, Smith & Van

Ness, pp. 658-659.

> Toluene
Pc =41bar
Te =3591,8K

Pr =P/Pc=0,7317
Tr =T/Tc=1,0189
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(S17R)’ (S:"R)’
Pr=06; Tr=1,0696 -0,4930 -0,4521
Pr=0,8; Tr =1,0696 -0,5561 -0,8152
Pr=07317; Tr = 1,0696 -0,6698 -0,7267

R =8,314 J/molK
o = 0,263

r\? Ry

SIR (S‘ ) (Sl )

—_ +@® =-0,6698 +0,263.(—0,7267) = —0,8610
R R R

SR =(-0,8610).(8,314 J/molL.K)
=.7,158 J/mol = -7,158 kJ/kgmol

S* toluene = (-7,158 kJ/kgmol).(kgmol toluene masuk)
= (-7,158 kl/kgmol).(74,3754 kgmol)
=-26,2158 kJ

Dengan cara vang sama seperti diatas dapat diperoleh harga Si* untuk
komponen lainnya seperti yang diperlihatkan pada tabel dibawah ini:

Komponen (S*RY (S*R)! SI*R S, kJ
Air -0,1482 0,1408 20,1966 | -22.413,6391
Cumene -1,9508 -1,7697 25277 | 668.150,4724
Benzene -0,5662 -0,3441 06392 | -14.968 8580
Para -Xylene | -1,178 -0,8994 “1,4667 | -21.316,2416
Meta-Xylene | -1,1669 -0,8992 14591 | -24.8974770
Orto-Xylene | -1,1540 -1,0153 1,4839 | -7.184,1007
Ethylbenzene | -1,1297 -0,8796 14156 | -3.5862777

Total -3.009.485,2867
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e Menghitung AS komponen masuk :

Persamaan yang digunakan:

1.

fu)

AS=m.Cp®.Ln(T/T1) - RLn(P./P})

dimana:

Cp’ gas dicari dengan persamaan:

CPVAP A + CPVAP B/2(Ty+T;) + CPVAP CA(T+T.To+T)) +
CPVAP D/4.(T > +TH).(T+T)) (Prausnitz, p. 657)
Data-data CPVAP A, CPVAP B, CPVAP C, CPVAP D diperoleh dari
Tabel B.1.

. AS=m.MTr—T)

dimana:

A dicari dengan persamaan:

A =AH, (Prausnitz, p. 110)

Data AH, pada titik didih normalnya didapat dari Himmelblau, Lampiran
D, p.212-217.

Pada suhu tertentu, AH, dicari dengan persamaan:

AHL = AH,, (I . Tﬂ]

1-T

rl

10
n= O,O()264.Alii+0,8794
R.T

i
(Prausnitz, p.228)
AS=m . Cp . Ln(To/TH)
dimana:
Cpiiquia dicar dengan persamaan:

Cc, -C°
m.R P = 145+ 045(1-T,)" +0,25@(17,11 + 25 2(1-T,) " T,

+1,742(1-T) " (Prausnitz, p. 140)
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Toluene

Fase:

Suhu 539,55-603 K = fase gas
Suhu 273-539,55 K = fase cair

Range suhu 539,55-603 K:

T,=539,55K

T,=603K

Cp” toluene masuk expander = Cp’ toluene dari fluida panas keluar HE =
2359827 J/mol K

AS sensible gas = Myiuene - Cp'- L(T2/T1) - R.Ln(P»/P1)
= 74,3754 kgmol/hari x 235,9827 ki/kgmol K
x (603-539,55) K
= 26,2158 kl/hari. K

Perubahan fase (Panas Laten):

A =AH, (Prausnitz, p. 110}

AH,, toluene masuk expander = AH,, toluene dari fluida panas keluar HE
=2.357,3937 J/mol

AS laten =m . A /(T2-Ty)

_ 74,3754 kgmol/hari x 2.358,0390 kl/kgmol
(603-539,55) K

= 8,8424 kJ/hari K

Range suhu 273-539,55 K:

T,=273K

T,=539,6K

Cpi. toluene masuk expander = Cy, toluene dari fluida panas keluar HE =
274,3411 J/mol K
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AS sensibel liquid =m . Gy . AT
= 74,3754 kgmol/hari x 274,3411 kJ/kgmol K
x (539,55-273) K
=160,7926 ki/hari.K
AH toluene masuk = AH sensibel gas + AH laten +AH sensibel liquid
=26,2158 + 8,8424 + 160,7926
= 203,0088 kJ/hari
Untuk komponen yang lain digunakan cara yang sama seperti perhitungan
di atas dan hasil perhitungan ditabelkan pada tabel-tabel berikut ini:
Fase:
Suhu 539,55-603 K = fase gas
Suhu 298-541,55K =fasecair

Range suhu 539,55 - 603 K (gas):

Komponen Cp’ gas, J/mol. K ASensibel S

Toluene 235.9827 26,2158

Air 36,1132 40118
Cumene 266,5898 16,8393
Benzene 151,5787 29,6161
Para xylene 272.7905 30,3040
Meta xylene 224.0131 24,8854
Ortho xylene 226,3500 25,1450
Ethylbenzene 228,0725 ' 25,3364
Total 182,3539
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Perubahan fase (Panas Laten):

Komponen Mol, kgmol/hari A =AH,, ASputen=m. A(T2/T))
Toluene 74,3754 2.358,0390 88424
Air 21,1843 27.801,4042 104,2616
Cumene 26,1963 27.614,6359 103,5594
Benzene 194,2967 20.862,9125 49,8889
Para xylene 185,2855 24.907,4810 93,4034
Meta xylene 32,2466 23.963,4628 89,8639
Ortho xylene 18,9856 26.660,4801 99,9810
Ethylbenzene 4,8269 24.500,6717 91,8780
Total 641,6786
Catatan (*) :

AH,; untuk mixed xylene diperoleh dengan persamaan:
AH,, mixed xylene = (y. AHv2)paca xyiene + (Y- AHu2)meta xylene
+(y. AHy2)ortho xylene + (Y. AHu2)emytbenzene

dimana: Ypurasylene = 0,7677

Ymeta xylene = 0,1336

Yorho xytene = 0,0787

Yethylbenzene = 0,0200
(perhitungan fraksi mixed xylene dapat dilihat pada perhitungan AH®)
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Range suhu 273 — 539,55 K:

Komponen Mol, kgmol/hari | C,p, kJ/kgmol. K ASgensibet liquid
Toluene 74,3754 274,3411 160,7926
Air 21,1843 100,7993 24,6061
Benzene 194,2967 170,6500 181,6484
Cumene 26,1963 275,6986 103,2826
Para xvlene 185,2855 295,1415 185,8675
Meta xylene 32,2466 2462742 152,6328
Ortho xylene 18,9856 2459757 154,2250
Ethylbenzene 4,8269 2491889 155,3987
Total 1.118,4536
Catatan (*):

CpL mixed xy,lene = (prL)paIa xylene + (y-CpL)meta xylene + (y-CpL)ortho xylene

dimana: Ypra xylene
Ymeta xylene

Yortho xylene

+ (¥.CoL)ethylbenzene

=0,7677
=0,1336
=0,0787

Yethytbenzene = 0,0200
(perhitungan fraksi mixed xylene dapat dilihat pada perhitungan AH®®)

Entropi komponen masuk expander = Entropi sensibel gas + Entropi laten +

Entropi sensibel liquid

= 182,3539 + 641,6786 + 1.118,4536
=2.073,6287 kl/hari

Universitas Katolik Widya Mandala Surabaya




Appendix B Perhitungan Neraca Panas B-66

¢ Menghitung AS komponen keluar :

Persamaan yang digunakan :

1.

AS=m . MTr—T))

dimana:

A dicari dengan persamaan:

A =AH, (Prausnitz, p. 110)

Data AH, pada titik didih normalnya didapat dari Himmelblau, Lampiran
D, p.212-217.

Pada suhu tertentu, AH, dicari dengan persamaan:

(-1, Y
AHV2=AI{V1 (I*Trz)

ri

10
n= (0,00:264.-3—“%-4— 0,8794)

**b
(Prausnitz, p.228)
AS=m . Cpy . Ln(TyTy)
dimana:

Cpriquia dicari dengan persamaan:
li}
E&R&; 1,45 + 0.45(1-T,)" + 0,250[17,11 + 25,2(1-T,)* T,

+1,742(1-T)) (Prausnitz, p. 140)
Toluene
Fase:
Suhu 273-371 K = fase cair

Perubahan fase (Panas Laten):
A =AH, (Prausnitz, p. 110)
AH. = 3.500 J/mol

T

=383,78K

T.=591,8 K

Trl

= Ty/T, = 383,78/591,8 = 0,6485
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T.: =371/591,8 =0,6269
Pada suhu 371 K:

16
n= 0,00264.———3299—-+ 0,8794 | =0,2859
8,314.383,78

1-0,6269

AH,, =3.500
1-0,6485

03770
J =3.560,1632 J/mol

(Prausnitz, p.228)
AH laten= X, . A =X, x 3.560,1632 kJ/kgmol

Untuk komponen lain digunakan cara yang sama dan hasilnya ditabelkan pada
tabel berikut ini:

Komponen Tr=Ty/ T, T=371/T, n AH,,
Benzene 0,6284 0,6599 0,3770 29.748,1658
Air 0,5765 0,5732 0,4068 40.780,0013
Toluene 0,6485 0,6269 0,2859 3.560,1632
Para xylene 0,6678 0,6021 0,3778 38.649,0001
Meta xylene 0,6681 0,6012 0,3722 36.831,7291
Ortho xylene 0,6625 0,5886 0,3784 39.662,9350
Ethylbenzene 0,6535 0,6011 0,3799 37.978,8357
Mixed xylene - - - 38.472,549
Cumene 0,6743 0,5879 0,3784 40.993,5557
Catatan (*) 1

AH, untuk mixed xylene diperoleh dengan persamaan:
AH,; mixed xylene = (y. AHu2)para xylene + (Y- AHv2)meta xylene
+ (Y. AHy2)ortho sylene T (Y. BH\2)ettytbenzene
dimana: Ypumaxylene = 0,7677
Vmeta xylene — 0,1336
Yortho xylene = 0,0787
Vethylbenzene — 0,0200
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(perhitungan fraksi mixed xylene dapat dilihat pada perhitungan AH?®

Komponen A=AH,; ASiten =Xy AM(T2-T)
Benzene 20.862,9125 303,5527
Air 27.801,4042 416,1225
Toluene 2.358,0390 36,3282
Mixed xylene 24911,1137 392,5770
Cumene 27.614,6359 4183016
Total 2.736,7794
Range suhu 273-371 K:
T,=273K
T,=371K

Dengan persamaan Cp dari Prausnitz, p. 657 diperoleh harga Cp° gas
toluene = 154,7204 J/mol K

5“;—@;— = 1,45 + 0,45(1-T)" + 0,250[17,11 + 25,2(1-T)" T,
+1,742(1-T"] (Prausnitz, p. 140)

Tr = T/Tc dimana Tc = 591,8 K

Tr =371/ 591,8 =0,5078

@ =0,263

Dengan persamaan Cyy, dari Prausnitz, p. 140 diperoleh:

M— =6,2983

R

C, benzene =(6,2983x83 14 kJ/kgmol K) + 154,7204 kJ/kgmol K

= 207,0844 kl/kgmol. K

AS sensibel liquid =X . Cp . Ln(T/Ty)
=X, x 207,0844 kJ/kgmol K
x Ln(3711273) K
= X, x 76,3322 kl/kgmol. K
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Untuk komponen lain digunakan cara yang sama dan hasilnya ditabelkan

pada tabel berikut mni:
Komponen Cp“ gas, J/mol.K
Toluene 154,7204
Air 33,6733
Cumene 153,8587
Benzene 83,1776
Para xylene 178,0348
Meta xylene 128,5192
Ortho xylene 134,2599
Ethylbenzene 129,4997
Komponen T: ——C"LI; < Cor
Toluene 0,5078 6,2983 207,0844
Air 0,4642 78326 98,7932
Cumene 0,4762 7.4516 215,8112
Benzene 0,5345 5,4584 128,5590 n
Para xylene 0,4877 7.2770 238,5362
Meta xylene 0,4870 7,3592 189,7039
Ortho xylene 0,4768 7,4314 196,0444
Ethylbenzene 0,4869 7,3598 190,6888
Mixed xylene - - 227,71200
Catatan (*):

Cp mixed xylene = (¥.Cpr )para xylene + (¥.CpL)meta xylene
+ (¥.CoL)ortho xylene + (¥.CpL Jethytbenzene
dimana: Ypem xlene = 0,7677
Yineta sylene. = 0,1336
Yortho xvlene = 0,0787
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Yethylbenzene = 0,0200

298-

(perhitungan fraksi mixed xylene dapat dilihat pada perhitungan AH™™)

Komponen Cpr, kIkgmol K |  AS,engibet liquid = X0 Cpr..Ln(T/Ty)
Toluene 207,0844 76,3322
Air 98,7932 28,4641
Cumene 15,8112 82 9074
Benzene 128,5590 51,5266
Mixed xylene 227,7120 3059372
Total 545,1675

Menghitung X;, dan X, :

Smasuk = S1. X1, + Sv. Xy

X+ X =1

2.073,6287 = 545,1675.X;, + 2.736,7794. X,
2.073,6287 = 545,1675.(1- X,) + 2.736,7794. X,
X, = 0,6974 (teoritis) dan Xi = 0,3026 (teortis)

e Menghitung X, dan X aktual :
H keluar teoritis = H laten + H sensibel liquid
H laten = Ao = 268.204,3860 kl/kgmol
(Mot diambil dari perhitungan diatas pada T = 371 K)
H sensible liquid = C, AT = 106.961,1375 kJ/kgmol
(Cp1 diperoleh dari Gy, diatas pada T = 371 K)
H keluar = 219.414,4638 kJ/kgmol

AHieis = H keluar — H masuk = 219.414,4638 - 448.063,5887
| | — 228.649,1249 k}/kgmol

Diambil efisiensi expander = 0,55

AH,yuss = 0,55 x -228.649,1249 = -125.757,0187 kJ/kgmol
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H keluar aktual = H masuk + AH,ua = 448.063,5887 + (-125.757,0187)
= 322.306,5700 kl/kgmol

H keluar = Hy X + Hy. X

X+ Xo=1

H keluar = 106.961,1375.(1 — Xv, + 268.204,3860.X,

X, =0,8029 (aktual) dan Xy =0,1971 (aktual)

Menghitung Panas Keluar Expander (aktual):

AHpen = XA = 0,8029 x 557,3974 x 268.204,3860 = 13.864.485,9088 kJ/hari

AH ensive tiqud = Xi.- Cpr.- AT = 0,1971 x 557,3974 x 268.204,3860
=1.483.087,1625 kJ/han

Panas keluar = 13.864.485,9088 + 1.483.087,1625 = 32.065.986,5282 kJ/hari

NERACA PANAS PADA KONDENSOR (E-250)

Air keluar
Komponen Komponen
panas masuk panas keluar
(dari HE) (menuju ke Menara Destilasi I)
Air masuk

Menghitung Entalpi Komponen Panas Masuk Kondensor
Suhu masuk kondensor = suhu keluar expander =98 °C= 371 K
Fase komponen = gas

Suhu dew =289.1°C=562,1 K

Suhu bubble = 244°C =517K

Suhu saturated= 539,55 K (dari Neraca Panas HE)

Suhu reference = 25°C=298K
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P =1,184 bar
Panas komp. panas masuk kondensor = panas uap komp. panas keluar separator
= 19.871.861,8179 kJ/hari

Menghitung Entalpi Komponen Panas Keluar Kondensor

Suhu keluar kondensor = 98°C =371 K

Fase komponen =cair

Suhu reference = 25°C =298 K

Mencari C;;, masing-masing komponen

Dengan menggunakan cara yang sama dengan perhitungan C;;, pada HE p. B-69,
maka didapatkan hasil perhitungan seperti yang ditabelkan pada tabel berikut int:

Komponen | Cp’ gas, J/moLK
Benzene 93,4086
Air 33,9325
Toluene 166,5807
Para xylene 191,8762
Meta xylene 142,5838
Ortho xylene 147,7533
Ethylbenzene 1443416
Cumene 170,6998
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Komponen T, EEL——EOL CoL
R
Benzene 0,5345 5,4584 128,5590
Air 0,4642 7,8326 98,7932
Toluene 0,5078 6,2983 207,0844
Para xylene 0,4877 72770 238,5362
Meta xylene 0,4870 7,3592 189,7039
Ortho xylene 04768 74314 196,0444
Ethylbenzene 0,4869 73598 190,6888
Mixed xylene - - 227,7120
Cumene 0,4762 74516 215,8112
Catatan (*):

Cpr, mixed xylene = (y.CpL )para sytenc + (¥-CpL)meta xylene

+ (y ch)oﬂho Xylene + (y-ch)ethylbenm

dimana: Ypam wiene = 0,7677

Ymeta xylene = 0’1336

Vortho xylene — 0,0787

Yethylbenzene = 0,0200

(perhitungan fraksi mixed xylene dapat dilihat pada perhitungan AH

Menghitung Entalpi keluar tiap komponen panas

AH=m.C,. AT
Maol,

Komponen kgmolhari CoL AH = m.C;1. AT
Benzene 156,0038 128,5590 1.464.065,9897
Air 17,0092 98,7932 122.668,9800
Toluene 59,7172 207,0844 902.754,4037
Mixed xylene 193,7793 227,7120 3.221.187,9364
Cumene 21,0334 215,8112 331.365,2460

Total 6.042.042,5558

298
)
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Menghitung Entalpi Air Masuk Kondensor
Suhu masuk kondensor = 30°C =303 K
Suhu reference = 25°C =298 K

T; = 298K

T,=303K

CPVAP A + CPVAP B/2(To+T)) + CPVAP C/3(T+T,. To+T/%) + CPVAP
D/A (T +TH)(T+T)) {Prausnitz, p. 657)

Data CPVAP diperoleh dari Tabel B.1.

Dengan persamaan Cp dari Prausnitz, p. 657 diperoleh harga CpO uap air =

33,6733 J/mol. K

C,.-C

—EE =145+ 045(1 T + 0.25a(17,11 + 25, 2(1T) T
+1,742(0-TY] (Prausnitz, p. 140)

Tr = T/Tc dimana Tc = 643 K

Tr = =303/6473 =0,4681

o) =0,212

Dengan persamaan Cp dari Prausnitz, p. 140 diperoleh:

Cu=Cr  _ 7.8004
R
CyL air = (7,8004 x 8,314 kJ/kgmol K) + 33,6733 kl/kgmol K
= 98,5254 kJ/kgmol. K
AH air masuk =m.Cy. AT
= m kgmol/hari x 98,5254 k/kgmol K x (303-298) K
= (Mg X 492,6270) ki/hari

Menghitung Entalpi Air Keluar Kondensor
Suhu keluar kondensor =45°C =318 K

Suhu reference = 25°C =298 K

T;=298K

T;=318K
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CPVAP A + CPVAP B/2(T»Ty) + CPVAP C/3(T+T, To+T)%) + CPVAP
D/4(T2+TH).(Tr+T)) (Prausnitz, p. 657)

Dengan persamaan Cp dani Prausnitz, p. 657 diperoleh harga Cp® uap air =
33,7286 J/mol K

c, -C°
L = 1,45 + 0,45(1-T,)" + 0,250[17,11 + 25,2(1-T) T,

+1,742(1-T) (Prausnitz, p. 140)
Tr =T/Tc dimana T¢c = 643 K
Tr  =318/6473 =04913

® =0,212

Dengan persamaan Cy;, dari Prausnitz, p. 140 diperoleh:

Cu=C 7,6221

R
Cop air =(7,6221 x 8,314 kI/kgmol K) + 33,7286 kJ/kgmol K
= 97,0987 k/kgmol.K

AH air keluar =m.Cy . AT
= m kgmol/hari x 97,0987 kJ/kgmol K x (318-298) K
= (Mgir X 1.941,9739) kJ/hari

Menghitung Panas Hilang

Diasumsi: Panas hilang = 0,05 x (Panas masuk — Panas keluar)emponen panas
=0,05 x (19.906.528,4645 - 6.042.042,5558) kl/hari
= 693.224,2954 kl/hari

‘Neraca Panas Kondensor

Entalpi komp. panas masuk + Entalpi air masuk = Entalpi komp. panas keluar +
Entalpi air keluar + Panas hilang
19.906.528 4645 + (Mai; x 492,6270) = 6.042.042,5558 + (my; x 1.941,9739)
+693.224,2954

Majr = 5.410,0291 kgmol/hari
maka dapat diperoleh : '
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AH air masuk = 5.410,0291 x 492,6270 =2.665.126,3847 k]
AH air keluar =5.410,0291 x 1.941,9739 = 10.506.135,2286 kJ

NERACA PANAS PADA MENARA DESTILASI I (D-310)
Hfeed + Qr =Hdestilat + Hbottom + Qc + Panas hilang
Asumsi panas hilang = 0,05.Qr

Panas Masuk Menara Destilasi 1:
Dart Kondenser E-151 :

Komponen Hfeed, kJ
Toluene 1.179.526,3355
Air 148.309,2386
Cumene 439.584 3538
Benzene 1.973.108,2794
Para-Xylene 3.378.966,3861
Meta-Xylene 473.491,0631
Ortho-Xylene 286.576,8827
Ethylbenzene 71.495,9352
Total Hfeed, kJ 7.951.058,4745

Panas Keluar Menara Destilasi 1:
Destilat
Suhu keluar destilat, Tg= 70 °C=343K

e Toluene 15,1916 kgmol

o Air : 21,1843 kgmol
+ Cumene : 0,0043 kgmol

s Benzene : 189,2864 kgmol

e Para-Xylene :3,1616 kgmol
e Meta-Xylene :0,5502 kgmol
o Ortho-Xylene : 0,3240 kgmol
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e Ethylbenzene :0,0824 kgmol

H = mx—c-i;x(Td _Tref)

T.
G
dari J' % dI’ dengan Cp, = A +BxT + CxT?*+ DxT® dapat diperoleh :

{274

- B
Cp, = A+ E"X(Td T )+ %X(Tj T T +T§)+%X(T:+Tif I+ 1)

+
Trata-rata = @—S‘ﬂ—)
Tr= Id
Tc
Cpi-Cp, _ ’ 3 1 ’
R = 1,74240.45(1-T) +0,25.0[17,114252.(1-Tr)"* Tr'+1,742.(1-Tr) |
Mencari E};, 2
Toluene :
Dari Tabel B.1. diperoleh barga CPVAP A, CPVAP B, CPVAP C, CPVAP D.
- 04
Cp,~ 2435+ 2212 (343+208)- 2200 (34374343 29842987
-08
-4—’?—1—%'-!2—.(343%2982 2.(343+298)
=161,7822 kl/mol K
343+298
Trata-rata = _(_____2___)_ =3205K
Tr= 43 _ 0,5416
5918
CniCr, _

= 1,742+0,45.(1-0,5416)" +0,25.0,263.
[17,1 1+25,2.(1-0,5166)" 0.5166™"+ 1,742.(1-0.5166)" |
~ 6,655
Cp, = ( 6,1655.8,314)+161,7822 = 213,0419 ki/mol. K
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dengan cara yang sama seperti diatas dapat diperoleh harga E‘-p untuk komponen

lainnya.

Mencari H keluar untuk tiap komponen bagian destilat :

Toluene :

H =5,1916x213,0419%(343-298) = 49.771,7388 k]

toluene
dengan cara yang sama seperti diatas dapat diperoleh harga H keluar untuk
komponen lainnya seperti yang diperlihatkan pada tabel dibawah ini

Komponen Cp, , kJ/moLK Hdestilat, kJ
Toluene 213,9409 49.771,7388
Air 96,7240 92.437.4058
Cumene 225,3416 43,3051
Benzene 136,3269 1.154.743,3008
Para-Xylene 246,1506 34.877,9452
Meta-Xylene 197,4321 4.863,4503
Ortho-Xylene 203,2860 2.949,6596
Ethylbenzene 198,9629 733,4225

Total Hdestilat, kJ 1.340.420,2281
Bottom

Suhu keluar bottom, T, = 144,25 °C = 417,25K

¢ Toluene : 69,1838 kgmol
¢ Cumene : 26,1920 kgmol
» Benzene - 5,0103 kgmol

e Para-Xylene :182,1239 kgmol
e Meta-Xylene : 31,6964 kgmol
s Ortho-Xylene : 18,6617 kgmol
¢ Ethylbenzene :4,7445 kgmol
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Dengan cara yang sama seperti pada bagian destilat, maka dapat diperoleh harga
EE dan H keluar untuk komponen-komponen bagian bottom seperti yang
diperlihatkan pada tabel dibawah ini :

Komponen Cp, , kJ/moL.K Hbottom, kJ
Toluene 224.2561 1.850.150,6042
Cumene 239,3041 747.441,4648
Benzene 1449497 86.604,9497
Para-Xylene 257,5550 5.593.651,1608
Meta-Xylene 208,9612 789.830,2171
Ortho-Xylene 214,1350 476.536,4207
Ethylbenzene 211,1460 119.463,3011
Total Hbottom, kJ 9.663.678,1184

Mencari Qc pada Kondensor E-311 :
Tdew =82 °C =355K
Tbubble =70°C = 343K
Trata-rata =76 °C =349 K = Tsat
Mol tiap komponen keluar kondensor sebagai destilat :
o Toluene :5,1916 kgmol

e Air : 21,1843 kgmol

e Cumene : 0,0043 kgmol

e Benzene : 189,2864 kgmol

¢ Para-Xylene :3,1616 kgmol

¢ Meta-Xylene :0,5502 kgmol

o Ortho-Xylene : 0,3240 kgmol

¢ Ethylbenzene : 0,0824 kgmol

Mencari mol tiap komponen masuk kondensor :
Dari Neraca Massa Menara Destilasi 1 pada Appendix A diperoleh R = 0,8647.
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V=D.(1+R)
V =D.(1+0,8647) = 1,8647.D dengan V: mol komponen masuk, maka

Mol tiap komponen masuk kondensor :

s Toluene - 9,6809 kgmot

e Arr : 39,5024 kgmol
e Cumene : 0,0080 kgmol

» Benzene : 352,9624 kgmol
e Para-Xylene :5,8954 kgmol

e Meta-Xylene :1,0260 kgmol

e Ortho-Xylene : 0,6041 kgmol

e Ethylbenzene - 0,1536 kgmol

Panas masuk kondensor :
T masuk kondensor = 82 °C =355 K

Mencan EIE dari suhu 355 K sampai dengan 349 K tiap komponen masuk :

Toluene :

Cp,= 2435+ 2212

5
4911.10%
4

.(3492+355.349+3492)+

04
(355+349) - --—-——-——-—~2’7653' 10

(355%+349%).(355+49)
=172,6318 kJ/mol K
dengan cara yang sama seperti diatas dapat diperoleh harga 6?): untuk komponen

lainnya.

Mencari H1 masuk kondensor dari suhu 355 K sampai dengan 349 K tiap

komponen masuk :

Toluene :

Hy,.. =9,6809 x172,6318x(355-349) = 10.027,3493 kJ

dengan cara yang sama seperti diatas dapat diperoleh harga H1 masuk untuk
komponen lainnya seperti yang diperlihatkan pada tabel dibawah ini :
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wIZ()mponen C—p; , kI/molL.K H1 masuk, kJ |
Toluene 1726318 10.027,3493
Air 34,0676 8.074,5250
Cumene 1792779 8,6132
Benzene 98,6200 208.854,8439
Para-Xylene © 1989369 7.036,8168
Meta-Xylene 149,7543 921,8983
Ortho-Xylene 154,6347 560,4683
Ethylbenzene 151,8974 139,9708
Total H masuk, kJ 235.624 4855
Mencari AHv tiap komponen masuk pada suhu 349 K :
AHY' = AHvb, [ 1-Tr, ] dengan Ty =(—T—B] , Tr, =(-—£—S§E) dan

1-Tx,
10
= (0,00264.AHvb] +0.8974
R.Tb
AHv =m.AHV

Toluene :

Tr,= 383,78 ) _ 6485
501,8

T = | 22| =0,5897
591,8

10
o= |[ 00026435001, 2074 | = 02859
8,314.349

0.2859
AHV :3‘500{1'0’5897] = 3.658,1476 ki/kgmol

1-0,6485
AHv =9,6809.3658,1476 = 35.414,0352 kJ
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dengan cara yang sama seperti diatas dapat diperoleh harga AHv untuk komponen
lainnya seperti yang diperlihatkan pada tabel dibawah ini .

Komponen AHv, kJ
Toluene 35.414,0352
Air 1.661.910,1380
Cumene 338 4895
Benzene 10.917.025,2784
Para-Xylene 235.367,8456

Meta-Xylene 35.013,5124

Ortho-Xylene 24.709,2296

Ethylbenzene 6.025,5547

Total Hv, kJ 12.919.804,0835

Mencari 613, dari suhu 349 K sampai dengan 298 K tiap komponen masuk :
Toluene :

Cp,= 24,35+ 0’52125 :

4911.10™

-04
(298+349)-—--—-~—2’7653'10

.(298’+298.349+3492)+

(298%+3497).(298+349)
= 162,8204 kJ/mol.X

_ (349+298)

Trata-rata =323 5K

_ 3235

Tr 5 = 0,5466

>

Cp,C :
PPe 1 74240,45.(1-0,5466)" +0,25.0,263.

[17,11425,2.(1-0,5466) * 0,5466" +1,742.(1-0,5466) ]
=6,1487
Cp, = (6,1487.8,314)+162,8204 = 213,9409 kJ/mol K
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dengan cara yang sama seperti diatas dapat diperoleh harga Ei)_, untuk komponen

lainnva.

Mencari 2 masuk kondensor dari suhu 349 K sampal dengan 298 K tiap

komponen masuk :

Toluene :

H =9.6809 x213,9409%(349-298) = 105.627,7655 kJ

toluene
dengan cara yang sama seperti diatas dapat diperoleh harga H2 masuk untuk
komponen lainnya seperti yang diperlihatkan pada tabel dibawah ini :

Komponen Cp, » kJ/mol.K H2 masuk, kJ
Toluene 213,9409 105.627,7655
Air 96,7240 194.862,5271
Cumene 2253416 92,0236
Benzene - 136,3269 2.454.031,0319
Para-Xylene 246,1506 74.008,3558
Meta-Xylene 1974321 10.330,9569
Ortho-Xylene 203,2860 6.262,8257
Ethylbenzene 198,9629 1.558,3970
Total H masuk, kJ 2.846.773,8774

Mencari total H masuk kondensor tiap komponen :
Hmasuk = HI masuk + AHv + H2 masuk

Toluene :

Hmasuk = 10.027,3493+35.414,0352+105.627,7655 = 151.069,1500 kJ

dengan cara yang sama seperti diatas dapat diperoleh harga H masuk untuk
komponen lainnya seperti yang diperlihatkan pada tabel dibawah ini :
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Komponen H masuk, kJ
Toluene 151.069,1500
Air 1.864.847,1901
Cumene 439,1264
Benzene 13.579.911,1542
Para-Xylene 316.413,0182
Meta-Xylene 50.266,3616
Ortho-Xylene 31.532,5235
Ethylbenzene 7.723,9225
Total H masuk kondensor, kJ 16.002.202,4465

Panas keluar kondensor :

T keluar kondensor = 70 °C =343 K

Mencari H keluar kondensor dari suhu 343 K sampai dengan 298 K tiap

komponen keluar ;

Toluene :

H . =96809 x213,0419%(343-298) =92.809,3613kJ, harga Cp, diambil

tohucne
dari perhitungan —Cuf)_, tiap komponen pada bagian destilat.

Dengan cara yang sama seperti diatas dapat diperoleh harga H keluar kondensor
untuk komponen lainnya seperti yang diperlihatkan pada tabel dibawah ini :
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Komponen H keluar, kJ
Toluene 105.627,7655
Air 194.862,5271
Cumene 92.0236
Benzene 2.454.031,0319
Para-Xylene 74.008,3558
Meta-Xylene 10.330,9509
Ortho-Xylene 6.262,8257
Ethylbenzene 1.558,3970
Total H ketuar kondensor, kJ 2.499 481,5993

Qc = Total H masuk-Total H keluar
Qc = 16.002.202,4465 - 2.499.481,5993 = 13.340.420,2281 kJ

Mencari massa fluida pendingin vang dibutuhkan untuk memenuhi beban

kondensor:

Qc = 13.340.420,2281 kJ

Fluida pendingin yang digunakan adalah air dengan :
T air pendingin masuk = 30 °C

T air pendingin keluar = 45 °C

Qc _ 133404202281
Cp, AT 4,181.(45-30)

Massa air pendingin = =215.302,8916 kg

Panas air pendingin masuk kondensor :

Hair pendingin masuk = massa air pendinginxCp,*(Tair pendingin masuk-Tref)
Hair pendingin masuk = 215.302,8916x4,181x(30-25) = 4.500.906,9490 kJ

Panas air pendingin keluar kondensor :

Hair pendingin keluar = massa air pendinginxCp, x(Tair pendingin keluar-Tref)
Hair pendingin keluar = 215 .302,8916x4,181x(45-25) = 18.003.627,7962 kJ
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Mencari Qr Rebeiler (E-313) :
Hfeed + Qr = Hdestilat + Hbottom + Qc + Panas hilang
7.951.058,4745 + Qr = 1.340.420,2281 + 9.663.678,1184 + 13.502.720,8471 + 0,05.Qr

Qr=17.427.116,5465 kJ
Panas hilang = 0,05x17.427.116,5465 = 871.355,8273 kJ

Mencari massa steam yang dibutuhkan untuk memenuhi beban reboiler
Qr=17.247.116,5465 k]

Steam yang digunakan adalah saturated steam.

Pstcam diambil 17 bar, Tsat =204 °C.

Dari Appendix A.3, Geankoplis untuk P =17 bar dan T =204 °C diperoleh harga:
Hsaturated vapor = 27932 kl/kg

Hsaturated liquid = 870,5 kl/kg

A = Hsat.vapor — Hsat liquid = 1922,7 ki/kg

Massa steam = &x 17.427.116,5465 =9.063,8771 kg

A 19227

Panas steam masuk reboiler :

Hsteam masuk = massa steamxHsat. vapor

Hsteam masuk = 9.063,8771x2793,2 = 25.317.221,5830 kJ

Panas steam keluar reboiler :

Hsteam keluar = massa steamxHsat.liquid

Hsteam keluar = 9.063,8771x870,5 = 7.890.105,0365 kJ
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NERACA PANAS PADA MENARA DESTILAS] II (D-320)
Hfeed + Qr = Hdestilat + Hbottom + Qc + Panas hilang
Asumsi panas hilang = 0,05.Qr

Panas Masuk Menara Destilasi 2:

Dari Bottom Menara Destilasi 1 D-170 :

Komponen Hfeed, kJ
Toluene 1.850.150,6042
Cumene 747.441,4648
Benzene 86.604 9497
Para-Xylene 5.593.651,1608
Meta-Xylene 789.830,2171
Ortho-Xylene 476.536,4207
Ethylbenzene 119.463,3011
Total Hfeed, kJ 9.663.678,1184

Panas Keluar Menara Destilasi 2:

Destilat

Suhu keluar destilat, Tg= 107,6 °C=380,6 K
o Toluene : 5,0103 kgmol

o Benzene - 66,7982 kgmol

s Para-Xylene :2,6355 kgmol
s Meta-Xylene :0,4587 kgmol
e Ortho-Xylene : 0,2701 kgmol
¢ Ethylbenzene :0,0687 kgmol
H = mxCpx(T,-T,,)

I
o [

T ‘2 1

p,

gy )

dT' dengan Cp, = A +BxT + CxT*+ DxT* dapat diperoleh :

Cp, = A+ ‘2‘ (Te*Te )+ %X(Tj T T + T )"'%X(Tj + T Ty + T
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T,+T
Trata-rata = gizi)
Tr= Td
Tc
Cp,-Cp, : : :
LR&= 1,74200,45.(1-Tr)" #0250 17,11+25.2.(1-Tr) * Tr' +1,742.(1-Tr)' |
Mencari Cp, -
Toluene :
Dari Tabel B.1. diperoleh harga CPVAP A, CPVAP B, CPVAP C, CPVAP D.
— -04
Cp,=24,35+ 0’52125 .(380,6+298)-£’z—653:—10——.(380,62 +380,6.298+298 )+
08
ﬂ%‘]—o—-.(380,62+2982).(380,6+298)
= 168,1989 kl/mol K
380,6+298
Trata-rata = -{i-’—i—?——) =339,3K
Tr= 2222 =0 5733
Cp,-C

*ﬂli—pg; 1,742+0,45.(1-0,5733)" +0,25.0,263.
[17.114252.(1-0,5733)" 0,5733"+1.742.(1 0,5733)" |
=6.0737
Cp.= (6,0737.8,314)+168,1989 = 218,6989 kJ/mol K

dengan cara yang sama seperti diatas dapat diperoleh harga 6_13‘ untuk komponen

lainnya.

Mencari H keluar untuk tiap komponen bagian destilat :

Toluene :

H = 66,7982x218,1989x(380,6-298) = 1.206.660,8547 kJ

toluecne
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dengan cara yang sama seperti diatas dapat diperoleh harga H keluar untuk
komponen lainnya seperti yang diperlihatkan pada tabel dibawah imi :

Komponen 6151 , k¥/moLK Hdestilat, kJ

Toluene 218,6959 1.206.660,8547

Benzene 140,3250 58.074,0637

Para-Xylene 2514185 547321136 |

Meta-Xylene 202,7641 7.682,0793

Ortho-Xylene 208.2980 4.646,3635

Ethylbenzene 204,6199 1.160,4301
Total Hdestilat, kJ 1.332.955,9048

Bottom

Suhu keluar bottom, T, = 145,525 °C= 418,525K

e Toluene - 2,3856 kgmol

e (Cumene : 26,1920 kgmol

e Para-Xylene :179,4883 kgmol

¢ Meta-Xylene : 31,2377 kgmol
‘ e Ortho-Xylene : 18,3916 kgmot

¢ Ethylbenzene :4,6759 kgmol

Dengan cara yang sama seperti pada bagian destilat, maka dapat diperoleh harga
‘ C_pl dan H keluar untuk komponen-komponen bagian bottom seperti yang

| diperlihatkan pada tabel dibawah ini :
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Komponen Cp,» kJ/moL.K Hbottom, kJ
Toluene 224,4505 64.536,3131
Cumene 239,5626 756.250,0373
Para-Xylene 257,7690 5.576.272,7700
Meta-Xylene 209,1770 787.535,3135
Ortho-Xylene 2143385 475.112,5618
Ethylbenzene 211,3724 119.120,8730
Total Hbottom, kJ 7.778.827,8683

Mencari Qc pada kondensor E-321 :
=110°C
=107,6°C =3806K

Tdew
Thubble

=383 K

Trata-rata = 108,8 °C = 381,8 K="Tsat

Mol tiap komponen keluar kondensor sebagai destilat :

Toluene
Benzene
Para-Xylene
Meta-Xylene
Ortho-Xylene :
Ethylbenzene

1 66,7982 kgmol
: 5,0103 kgmol
: 2,6355 kgmol
: 0,4587 kgmol

0,2701 kgmol

- 0,0687 kgmol

Mencari mol tiap komponen masuk kondensor :
Dari Neraca Massa Menara Destilasi 2 pada Appendix A diperoleh R = 4,1802.
V=D.(1+R)

V =D.(1+4,1802) = 5,1802.D dengan V: mol komponen masuk, maka
Mol tiap komponen masuk kondensor :

1 346,0278 kgmol

: 25,9546 kgmol

Para-Xylene : 13,6525 kgmol

Toluene

Benzene

¢ Meta-Xylene : 2,3760 kgmol
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e Ortho-Xylene : 1,3989 kgmol
e Ethylbenzene : 0,3557 kgmol

Panas masuk kondensor :

T masuk kondensor = 110 °C =383 K

Mencan 65, dari suhu 383 K sampai dengan 381 8 K tiap komponen masuk :

————

Toluene :

0, 5125

Cp =2435+ "= (383+381 8)

04
3-35%—1—0—-.(383%383.381,&381,82)+

-08
ﬁ’}.g;lﬁ’ﬁ_(asfﬂm,82)-(383*“331’8)

= 182,6436 kJ/mol. K
dengan cara yang sama seperti diatas dapat diperoleh harga 65; untuk komponen

lainnya.

Mencari Hl masuk kondensor dari suhu 383 K sampai dengan 381.8 K tiap

komponen masuk :

Toluene :

H = 346,0278x182,6436x(383-381,8) = 75.839,7077 kJ

toluene
dengan cara yang sama seperti diatas dapat diperoleh harga HI masuk untuk
komponen lainnya seperti yang diperlihatkan pada tabel dibawah ini :

Komponen C_p:, kl/molL.K H1 masuk, kJ
Toluene 182,6436 75.839,7077
Benzene 107,1688 3.337,8218
Para-Xylene 210,6118 3.450,4469
Meta -Xylene 1615757 460,6929
! Ortho-Xylene f 165,9995 278,6650
| Ethylbenzene 1642571 70,1040
Total H masuk, kJ 83.437,4385
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Mencari Hv tiap komponen masuk pada suhu 3818 K :

AHvV' = AHvb.( I-Tn ] dengan T, =(—T—t1) , Tr,= (E) dan

1-Tr, Tc Tc

10
0= (0,00264.AHVb +0,8974
R.Tb
AHv=mAHV
Toluene :
= [ 38278 _ 0 6485
591 8

>

Tr,= [ 23181 0 6452
59

?

. [(0,00264.350(}

10
+0,8974 | =0.2859
8,314.383,78

1-0,6452

AHV' = 3.500x
1-0,6485

0.2859
) = 3.509,4907 kJ/kgmol

AHv = 346,0278.3509,4907 = 1.214.381,2936 kJ

dengan cara yang sama seperti diatas dapat diperoleh harga AHv untuk komponen
lainnya seperti yang diperlihatkan pada tabel dibawah imi :

Komponen AHv, kJ
Toluene 1.214.381,2936
Benzene 767.755,3797
Para-Xylene 518.750,2120
Meta-Xylene 86.064,1186
Ortho-Xylene 54.599.5035
Ethylbenzene 13.279.4204
Total Hv, kJ 2.654.829,9278
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Mencari .C—pl dari suhu 381.8 K sampaj dengan 298 K tiap komponen masuk :

Toluene :

Cp,= 2435+ °°52125 .

4911.10%
4

-04
(298+381,8)-——————2’7653'10

(2987+298.381,8+381,8° ) +

(2982+381,8%).(298+381,8)
= 168,4002 kJ/mol.K

(381,8+298)
2

Trata-rata = =3399K

Tr= 3399 0,5743
591.8

2

Cp,-Cp, i
—Ei_&= 1,742+0,45.(1-0,5743)" +0,25.0,263,

[17.11425.2.(1-0,5743) 0.5743"+1,742.(1 0,5743)" |
=6,0713

Cp,= (6,0713.8,314)+168,4002 = 218,8772 k¥/mol K

dengan cara yang sama seperti diatas dapat diperoleh harga C_pi untuk komponen

lainnya.

Mencari H2 masuk kondensor dari suhu 381.8 K sampai dengan 298 K tiap

komponen masuk :

Toluene :

H =346,0278x218,8772%(381,8-298) = 476.056,1110 kI

toluene
dengan cara yang sama seperti diatas dapat diperoleh harga H2 masuk untuk
komponen lainnya seperti yang diperlihatkan pada tabel dibawah ini :
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Komponen Cp,, kI/mol.K B2 masuk, kI |
Toluene 218,8772 6.346.810,3553
Benzene 140,4767 305.535,5763
Para-Xylene 251,6190 287.871,6565
Meta-Xylene 202,9668 40.413,2002
Ortho-Xylene 208,4888 24.441,1259
Ethylbenzene 2048341 6.104,9772
Total H masuk, kJ 7.011.176,8914

Mencari total H masuk kondensor tiap komponen :
Hmasuk = H1 masuk + AHv + H2 masuk

Toluene :

Hmasuk =75.839,7077+1.214.381,2936+6.346.810,3553 = 7.637.031,3567 kJ
dengan cara yang sama scperti diatas dapat diperolch harga H masuk untuk
komponen lainnya seperti yang diperlihatkan pada tabel dibawah 1ni :

Kompeonen H masuk, kJ
Toluene 7.637.031,3567
Benzene 1.076.628,7778
Para-Xylene 810.072,3154
Meta-Xylene 126.938,0117
Ortho-Xylene 79.319,2945
Ethylbenzene 19.454,5016
Total H masuk kondensor, kJ 9.749.444,2577

Panas keluar kondensor :
T keluar kondensor = 107,6 °C =368 K
Mencari H keluar kondensor dari suhu 368 K sampai dengan 298 K tiap

komponen keluar :
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Toluene :

H . =346,0278x216,7958x(368-298) = 6.250.744,5593 kI,  harga Cp,

toluene
diambil dan perhitungan 613, tiap komponen pada bagian destilat.

Dengan cara yang sama seperti diatas dapat diperoleh harga H keluar kondensor
untuk komponen lainnya seperti yang diperlihatkan pada tabel dibawah ini :

Komponen H keluar, kJ
Toluene 6.250.744 5593
Benzene 4.010.754,8842
Para-Xylene 283.523,2947
Meta-Xylene 39.794,7071
Ortho-Xylene 24.069,0923
Ethylbenzene 6.011,2600
Total H masuk kondensor, kJ 6.904.978,1780

Qc = Total H masuk-Total H keluar
Qc = 9.749.444,2577-6.904.978,1780 = 2.844.466,0797 kI

Mencari massa fluida pendingin yang dibutuhkan untuk memenuhbi beban

kondensor:

Qc = 2.844.466,0797 kJ

Fluida pendingin yang digunakan adalah air dengan :
T air pendingin masuk = 25 °C

T air pendingin keluar = 35 °C

Qc _ 2.844.466,0797

= =45.3554346 kg
Cp, AT  4,181.(45-30)

Massa air pendingin =

Panas air pendingin masuk kondensor :
Hair pendingin masuk = massa air pendinginxCp, x(Tair pendingin masuk-Tref)
Hair pendingin masuk = 45.355,4346x4,181 x(30-25) = 948.155,3599 KJ

Universitas Katolik Widya Mandala Surabaya



Appendix B Perhitungan Neraca Panas B-96

Panas air pendingin keluar kondensor :

Hair pendingin keluar = massa air pendinginxCp,*(Tair pendingin keluar-Tref)

Hair pendingin keluar = 45.335,4346x4,181x(45-25) = 3.792.621,4396 kJ

Mencari Qr Reboiler (E-323) :
Hfeed + Qr = Hdestilat + Hbottom + Qc + Panas hilang -
9.663.578,1184 + Qr = 1.332.955,9048 + 7.778.827,8688 + 2.844.466,0797 +0,05.Qr

Qr=2.413.233,4052 kJ
Panas hilang = 0,05%2.413.233,4052 = 120.661,6703 kJ

Mencari massa steam yang dibutuhkan untuk memenuhi beban reboiler
Qr=2.413.233,4052 kJ

Steam yang digunakan adalah saturated steam.

Psteam diambil 17 bar, Tsat =204 °C.

Dari Appendix A.3, Geankoplis untuk P = 17 bar dan T = 204 °C diperoleh harga:
Hsaturated vapor = 27932 kJ/kg

Hsaturated liquid = 870,5 kl/kg

A = Hsat.vapor — Hsat liquid = 1922,7 kl/kg

Massa steam =2 = 232233092 _ 1555 1574 kg

A 19227

Panas steam masuk reboiler :

Hsteam masuk = massa steamx=Hsat.vapor

Hsteam masuk = 1255,1274x2793,2 = 3.505.821,7857 kJ

Panas steam keluar reboiler :

Hsteam keluar = massa steamxHsat liquid

Hsteam keluar = 1255,1274x870,5 = 1.092.588,3805 kJ

Universitas Katolik Widya Mandala Surabaya



Appendix B Perhitungan Neraca Panas

B-97

NERACA PANAS PADA MENARA DESTILASI II (D-330)
Hfeed + Qr = Hdestilat + Hbottom + Qc + Panas hilang

Asumsi panas hilang = 0,05.Qr

Panas Masuk :

Dari Bottom Menara Destilasi 2 D-180 :
Komponen Hfeed, kJ
Toluene 64.536,3131
Cumene 756.250,0373
Para-Xylene 5.576.272,7700
Meta-Xylene 787.535,3135
Ortho-Xylene 475.112,5618
Ethylbenzene 119.120,8730
Total Hfeed, kJ 7.778.827,8688

Panas Keluar :

Destilat

Suhu keluar destilat, Ta= 123,5°C=396,5K
» Toluene : 2,3856 kgmol

e (Cumene : 0,2185 kgmol

e Para-Xylene :179,2869 kgmot
e Meta-Xylene : 31,2026 kgmol
e Ortho-Xylene : 18,3709 kgmol
e FEthylbenzene : 4,6706 kgmol

H = mxCpx(T,-T,;)

T, C
dari j’?fﬁf- dT dengan Cp, =A+BxT+ CxT?+ DxT’ dapat diperoleh :
Ri27

1
C_pg = A+§X(Td +Tmf )“--CS—:X(F‘E‘I2 +Td XTref +Tr2f )+%X(sz +Tr§f)x(Td +Tr¢f)

Trata-rata = LT—‘E—ZEQ
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1; Ps . 1,742+0,45.(1-Tr)" +0,25-‘°-[17,1 1+25,2.(1-T5)"” »T*'"+1’742-(1‘T’)'1]

Mencari C—p1 =

Toluene :

Dari Tabel B.1. diperoleh harga CPVAP A, CPVAP B, CPVAP C,CPVAPD.

0,5125 2,765.10*
2 3

4911.10%
4

Cp,=24,35+ (396,5+298)- (396,57 +396,5.298+2987 )+

(396,5°+298).(396,5+298)
=170,8487 kJ/mol. K

(396,5+298)
2

Trata-rata = =34725K

396,5
r E—

=0,5868

?

Cp,-Cp, .
_p'_Rﬁz 1,742+0,45.(1-0,5868)" +0,25.0,263.

[17.11425,2.(1-0,5868)'* 0.5 8681+1,742.(1-0,5868)" |
6,044

Cp, = (6,0444.8,314)+170,8487 = 221,1018 ki/moL.K

dengan cara yang sama seperti diatas dapat diperoleh harga EE untuk komponen

lainnya.

Mencari H keluar untuk tiap komponen bagian destilat :

Toluene :

H =2,3856x220,1172x(418,4625-298) = 48.311,2378 kJ

toluene
dengan cara yang sama seperti diatas dapat diperoleh harga H keluar untuk
komponen lainnya seperti yang diperlibatkan pada tabel dibawah ini :
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Komponen E’I;l , kJ/mol.K Hdestilat, kJ
Toluene 221,1018 51.955,9096
Cumene 2350846 5.060,1374
Para-Xylene 254,0774 4.486.945,7138
Meta-Xylene 205,4511 631.445,5832
Ortho-Xylene 210,8276 381.500,5520
Ethylbenzene 2074558 95.441,3189

Total Hdestilat, kJ 5.652.349,2199
Bottom

Suhu keluar destilat, T, = 145,4625 °C = 4184625 K

e Cumene - 25,9735 kgmol

Para-Xylene

Meta-Xylene
Ortho-Xylene
Ethylbenzene

- (01,2015 kgmol
: 0,0351 kgmol
: 0,0206 kgmol
: 0,0052 kgmol

Dengan cara yang sama seperti pada bagian destilat, maka dapat diperoleh harga

a, dan H Xkeluar untuk komponen-komponen bagian bottom seperti yang

diperlihatkan pada tabel dibawah ini :

Komponen Cp,, kJ/moLK Hbottom, kJ
Cumene 239,5500 749.511,9529
Para-Xylene 257.7585 6.255,0742
Meta-Xylene 209,1664 883,3935
Ortho-Xylene 2143285 532,9451
Ethylbenzene 211,3613 133,6199
Total Hbottom, kJ 757.316,9855
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Mencari Qc pada kondensor E-331:
Tdew =124°C =397K

Tbubble =123,5°C =396,5K
Trata-rata = 123,75 °C =396,75 K = Tsat
Mol tiap komponen keluar kondensor scbagai destilat :
e Toluene 12,3856 kgmol

¢ Benzene - 0,2185 kgmol

e Para-Xylene :179,2869 kgmol

e Meta-Xylene :31,2026 kgmol

¢ Ortho-Xylene : 18,3709 kgmol

e Ethylbenzene : 4,6706 kgmol

Mencari mol tiap komponen masuk kondensor
Dari Neraca Massa Menara Destilasi 3 pada Appendix A diperoleh R = 2,7841.

V =D.(1+R)

V=D.,(1+2,7841)=3,7841.D dengan V: mol komponen masuk, maka
Mol tiap komponen masuk kondensor

¢ Toluene 19,0275 kgmol

o Benzene - 0,8269 kgmol

e Para-Xylene : 6784395 kgmol

s Meta-Xylene : 118,0739 kgmol

e Ortho-Xylene : 69,5175 kgmol

¢ FEthylbenzene : 17,6741 kgmol

Panas masuk kondensor :
T masuk kondensor = 124 °C =397 K

Mencari Ef); dari suhu 397 K sampai dengan 396.75 K tiap komponen masuk :
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Toluene :

2.765.10™
3

Cp,= 24,35+ 0’52125

.(397+396,75)- (3972+397.396,75+396,75" ) +

08
i?ilé;‘ﬂ*-(3972+396,752)-(397+3%’75 )

= 1872669 klJ/mol.K
dengan cara yang sama seperti diatas dapat diperoleh harga C—pg untuk komponen

lainnya.

Mencari H1 masuk kondensor dari suhu 397 K sampai dengan 396.75 K tiap

komponen masuk :

Toluene :

H, . =92075x187,2669x(397-396,75) = 422,6395 kI

toluene
dengan cara yang sama seperti diatas dapat diperoleh harga HI masuk untuk
komponen lainnya seperti yang diperlihatkan pada tabel dibawah ini :

Komponen EE; , kJ/mol.K H1 masuk, kJ
Toluene 187,2669 422,6395
Benzene 199,8144 41,3077
Para-Xylene 216,0014 36.635,9688
Meta-Xylene 167,0230 4.930,2641
Ortho-Xylene 171,2421 2.976,0816
Ethylbenzene 169,9248 750,8171
Total H masuk, kJ 45.757,0789

Mencari Hv tiap komponen masuk pada suhu 396,75 K :

AHv' = AHvb. 1o dengan Tr, =(IB) , Tr, :(Ea_t] dan
1-Tr, Tc Te

10
o (0,00264.AHvb +0.8974
R.Tb
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AHv = m.AHV

Toluene :

= 38378 ) _ ¢ 6ass
591,8

3

_ (396,75
L=

=0,6704
591,8

10
- |{0.00264.35001 1, 8974 | =0,2859
8,314.396.75

1-0,6704
1-0,6485

AHv = 9,0275.3436,1795 = 31.020,2190 kl/kgmol

0,285
AHv = 3.500><[ J =3.436,1795 kJ/kgmol

dengan cara yang sama seperti diatas dapat diperoleh harga AHv untuk komponen
lainnya seperti yang diperlihatkan pada tabel dibawah ini :

Komponen AHv, kJ
Toluene 31.020,2190
Benzene 32.587,4214

Para-Xylene 25.144.535,1943

Meta-Xylene 4.173.597,7975

Ortho-Xylene 2.650.286,1909

Ethylbenzene 643.656,6355

Total Hv, kJ 32.675.683,4587

Mencari 6[;, dari suhu 396.75 K sampai dengan 298 K tiap komponen masuk :

Toluene :

_ 04

Cp,= 2435+ 212 ,(298+396,75)-—2’—7653;i—.(2982 +298.396,75+396,75° ) +
4911.10"

(2987396 75%).(298+396,75)
= 170,8901 kJ/molK
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(396,75+298)

Trata-rata = =347375K

_ 347375

Tr =0,5870

k4

Cp,-Cp, _
_E-'ﬁ—pi= 1,742+0,45.(1-0,587)" +0,25.0,263.

[17.11425,2.(1-0,587) " 0,587'+1,742 (1-0.587)" |
= 6,0440
Cp, = (6,0440.8,314)+170,8901 = 221,1397 kJ/mol. K
dengan cara yang sama seperti diatas dapat diperoleh harga (_3_1;, untuk komponen

lamnnya.

Mencari H2 masuk kondensor dari suhu 396,75 K sampai_dengan 298 K tiap

komponen masuk :

Toluene :

H =9.2075%221,1397x(396,75-298) = 197.139,1474 kJ

toluenc
dengan cara yang sama seperti diatas dapat diperolch harga H2 masuk untuk
komponen lainnya seperti yang diperlihatkan pada tabel dibawah ini :

Komponen Cp,, kJ/mol.K H2 masuk, kJ
Toluene 221,1397 197.139,1474
Benzene 235,1356 19.200,8273
Para-Xylene 254,1192 17.024.948 9469
Meta-Xylene 205,4934 2.396.010,6564
Ortho-Xylene 210,8674 1.447.573,5623
Ethylbenzene 207,5003 362.153,8657
Total H masuk, kJ | 21.447.027,0060

Universitas Katolik Widya Mandala Surabaya



Appendix B Perhitungan Neraca Panas B-104

Mencari total H masuk kondensor tiap komponen :
Hmasuk = H1 masuk + AHv + H2 masuk

Toluene :

Hmasuk = 422,6395+31.020,2190+197.139,1474 = 228.582,0060 kJ

dengan cara yang sama sepetti diatas dapat diperoleh harga H masuk komponen
lainnya seperti yang diperlihatkan pada tabel dibawah int :

Komponen H masuk, kJ
Toluene 228.582.0060
Benzene 22.083,5871
Para-Xylene 19.392.824,9915
Meta-Xylene 2.806.663,9850
Ortho-Xylene 1.689.424,2724
Ethylbenzene 423.636,0659
L’l;otal H masuk kondensor, kJ 24.563.214,9078

Panas keluar kondensor :
T keluar kondensor = 123,5 °C = 396,5K
Mencari H keluar kondensor dari suhu 3965 K sampai dengan 298 K tiap

komponen keluar :

Toluene :

Hypuene = 9,2075%221,1018%(396,5-298) = 182.814,5550 kJ, harga (_351 diambil
dari perhitungan C_pl tiap komponen pada bagian destilat.

Dengan cara yang sama seperti diatas dapat diperoleh harga H keluar kondensor
untuk komponen lainnya seperti yang diperlihatkan pada tabel dibawah ini :
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Komponen H keluar, kJ
Toluene 196.606,3577
Benzene 19.148.,0658
Para-Xylene 16.979.051,2945
Meta-Xylene 2.389.453,2314
Ortho-Xylene 1.443.636,2388
Ethylbenzene 361.159,4947
Total H masuk kondensor, kJ 21.389.054,6828

Qc = Total H masuk-Total H keluar

Qc = 54.168.467,5436-21.389.054,6828 = 32.779.412,8608 kJ

Mencari massa fluida pendingin yang dibutuhkan untuk memenuhi beban
kondensor:

Qc= 32.779.412,8608 kJ

Fluida pendingin yang digunakan adalah air dengan :

T air pendingin masuk = 25 °C

T air pendingin keluar = 35 °C

Qc _ 32779.412,8608
Cp. AT  4,181.(45-30)

Massa air pendingin = =522.672,6120 kg

Panas air pendingin masuk kondensor :

Hair pendingin masuk = massa air pendinginxCp,x(Tair pendingin masuk-Tref)
Hair pendingin masuk = 748.008,9180x4,181 x(30-25) = 10.926.470,9536 kJ

Panas air pendingin keluar kondensor :

Hair pendingin keluar = massa air pendinginxCp,*(Tair pendingin keluas-Tref)
Hair pendingin keluar = 748.008,9180>4,181 x(45-25) = 43,705.883,8144 kJ

Mencari Qr Reboiler (E-333) :
Hfeed + Qr = Hdestilat + Hbottom + Qc + Panas hilang
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7.778.827 8688 + Qr = 5.652.349,2199 + 757.316,9855 + 32.779.412,8608 + 0,05.Qr

Qr=33.063.422,3130 kJ
Panas hilang = 0,05x33.063.422,3130 = 1.653.171,1 156 kJ

Mencari massa steam yang dibutuhkan untuk memenuhi beban reboiler .

Qr = 33.063.422,3130 kJ

Steam yang digunakan adalah saturated steam.

Psteam diambil 17 bar, Tsat =204 °C.

Dari Appendix A.3, Geankoplis untuk P =17 bar dan T = 204 °C diperoleh harga:
Hsaturated vapor = 2793,2 kJ/’kg

Hsaturated liquid = 870,5 ki/kg

2 = Hsat.vapor — Hsat.liquid = 1922,7 kJ/kg

Massa steam = 9_5 = 33.063.422,3130

A 1922,7

=17.196,3501 kg

Panas steam masuk reboiler ¢

Hsteam masuk = massa steam=Hsat.vapor

Hsteam masuk = 17.196,3501x2793,2 = 48.032.845,0641 kJ

Panas steam keluar reboiler :

Hsteam keluar = massa steamxHsat liquid

Hsteam keluar = 17.196,3501x870,5 = 14.969.422,7511 kJ
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NERACA PANAS COOLER DESTILAT KELUAR DESTILASI 1 (E-316)

Aur keluar
Komponen Komponen
panas masuk panas keluar
(dari M. 7 (menuju ke Tangki Penampung
Destilasi I) Benzene)

Air masuk

Menghitung Entalpi Komponen Panas Masuk Kondensor
Suhu masuk kondensor = suhu keluar destilat menara destilasi [
=70°C=343K
Fase komponen = liquid
Suhu reference =25°C=298K
P =1 bar
Panas komp. panas masuk kondensor = panas komp. panas keluar destilat menara
destilasi I = 1.327.633,1326 kl/hari

Menghitung Entalpi Komponen Panas Keluar Kondensor

Suhu keluar kondensor = 30°C =303 K

Fase komponen = cair

Suhu reference = 25°C =298 K

Mencari C,;, masing-masing komponen

Dengan menggunakan cara yang sama dengan perhitungan Cp;, pada HE p. B-69,
" maka didapatkan hasil perhitungan seperti yang ditabelkan pada tabel berikut ini:
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Komponen Cp’ gas, VmolL.K
Benzene 83,1776
Air 33,6733
Toluene 154,7204
Para xylene 178,0348
Meta xylene 128,5192
Ortho xylene 134,2599
Ethylbenzene 129,4997
Cumene 153,8587
Komponen T: %9_3_ CoL
Benzene 0,4712 5,6744 130,3545
Air 0,4681 7,8004 98,5254
Toluene 0,5120 2,0492 206,9293
Para xylene 0,4917 1,9674 2383134
Meta xylene 0,4910 1,9647 189.4760
Ortho xylene 0,4807 1,9258 195,8066
Ethyibenzene 0,4909 1,9644 190,4609
Mixed xylene - - 227,48720
Cumene 0,4801 74228 215,5718
Catatan (*):

CpL mixed Xyleﬂe = (prL)pam xylene T (prL)meta xylene
+ (Y-CpL)onho xylene + (y-CpL)ethylbenzene

dimana: Ypam xylene = 0,7677

Vineta sylene — 0,1336

Vortho xylene — 0,0787

Yethyloerzene — 0,0200
(perhitungan fraksi mixed xylene dapat dilihat pada perhitungan AH®)
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Menghitung Entalpi keluar tiap komponen

AH=m.Cy.. AT
Mol,
Komponen kgmolhari CoL AH = m.C,.. AT

Benzene 189,2864 130,3545 123.371,6661

Air 21,1843 98,5254 10.435,9797

Toluene 5,1916 206,9293 5.371,5191

Mixed xylene 4,1181 2274872 4.684,0832

Cumene 0,0043 215,5718 46285

Total 143.867,8765

Menghitung Panas Hilang
Diasumsi: panas hilang = 5% x Entalpi komp. panas masuk
= 5% x 1.327.633,1326 kl/hari
= 66.381,6566 kJ/hari
Beban panas kondensor = Entalpi komp. panas masuk — (Entalpi komp. panas
keluar + Panas hilang)
=1.327.633,1326 — (143.867,8765+ 66.381,6566)
=1.117.383,5995 kl/hart

Menghitung Massa Air Pendingin yang Dibutuhkan

Diambil:

Suhu air pendingin masuk = 25°C

Suhu air pendingin keluar = 45°C

Dengan cara perhitungan Cpiiqua rata-rata seperti di atas, maka diperoleh:
CPrata-rata air = 97,0987 kl/kgmol K

Beban panas kondensor _ 1.117.383,5955
CPrun i D t 97.0987x(45 — 25)

Massa air pendingin =

= 575,3855 kgmol/hari = 10.356,9387 kg/han

Universitas Katolik Widya Mandala Surabaya



Appendix B Perhitungan Neraca Panas B-110

NERACA PANAS COOLER DESTILAT KELUAR DESTILASI HI (E-337)

Air keluar
Komponen Komponen
panas masuk ' panas keluar
(dari M. (menuju ke Tangki Penampung
Destilasi I1I) Mixed xylene}
Air masuk

Menghitung Entalpi Komponen Panas Masuk Kondensor

Suhu masuk kondensor = suhu keluar destilat menara destilasi 111
=123,5°C=396,5K

Fase komponen = liquid

Suhu reference =25°C=298K

P=1 bar

Panas komp. panas masuk kondensor = panas komp. panas keluar destilat menara

destilasi ITI = 5.652.349,2199 kJ/harn

Menghitung Entalpi Komponen Panas Keluar Kondensor

Suhu keluar kondensor = 30°C =303 K

Fase komponen = cair

Suhu reference = 25°C =298 K

Mencari C,; masing-masing komponen

Ijengan menggunakan cara yang sama dengan perhitungan C,. pada HE p. B-69,
maka didapatkan hasil perhitungan seperti yang ditabelkan pada tabel berikut ini:
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Komponen Cp0 gas, J/mol.K
Toluene 154,7204
Para xylene 178,0348
Meta xylene 128,5192
Ortho xylene 134,2599
Ethylbenzene 129,4997
Cumene 153,8587
Komponen Tr E‘-’l“-lg—g— CL
Toluene 0,5120 2,0492 206,9293
Para xylene 0,4917 1,9674 2383134
Meta xylene 0,4910 1,9647 189,4760
Ortho xylene 0,4807 1,9258 195,8066
Ethylbenzene 0,4909 1,9644 190,4609
Mixed xylene - - 22748727
L Cumene 0,4801 1,9235 215,571 |
Catatan (*):

CpL mixed xylene = (y -CpL)para xvlene + (y -CpL)metﬂ xylene

+ (¥.Cp)ortho sytene + (¥-CpL Jethylbenzene

dimana: Ypar slene = 0,7677

VYmeta xylene = 0,1336

Yortho xylene — 0,0787
Yethylbenzene = 0,0200
(perhitungan fraksi mixed xylene dapat dilihat pada perhitungan AH2%)
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Menghitung Entalpi keluar tiap komponen

AH=m.Cy. AT

Mol,
Komponen kgmo/hari CeL AH = m.Cp. AT

Toluene 2,3856 206,9293 2.468,3021

Mixed xylene | 233 5311 2274872 265.626,7315

Cumene 02185 215,5718 235,5395
Total 268.330,5732

Menghitung Panas Hilang

Diasumsi: panas hilang = 5% x Entalpi komp. panas masuk P
= 5% x 5.652.349,2199 kJ/hari i %
—282.617,4610 kJ/hari T

Beban panas kondensor = Entalpi komp. panas masuk — (Entalpi komp. panas ‘ ; <

keluar + Panas hilang) .- 2
=5.652.349,2199 — (268.330,5732 + 282.617,4610) ; M b :
— 5.101.401,1857 kI/hari :%-

o

Menghitung Massa Air Pendingin yang Dibutuhkan

Diambil:

Suhu air pendingin masuk = 25°C

Suhu air pendingin keluar = 45°C

Dengan cara perhitungan Cpyquid Tata-rata seperti di atas, maka diperoleh:

CPrata-ra sir = 97,0987 ki/kgmol. K

Beban panas kondensor - 5.101.401,1857
CPron_coasir-D 97.0987x(45~25)

=2.626,9154 kgmol/hari = 47.284,4770 kg/hari

Massa air pendingin =
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APPENDIX C
PERHITUNGAN SPESIFIKAST ALAT

1. TANGKI PENYIMPAN TOLUENE (F-110)
Fungsi : Menyimpan toluene
Tipe : Fixed conical roof
Dasar pemilihan :
1. Sesuai untuk penyimpanan liquid

2. Cocok untuk kondisi penyimpanan pada tekanan atmosferik

Perhitungan diameter, tinggi dan volume tangki:
Suhu penyimpanan : 30°C
Tekanan penyimpanan : 1 atm
Komponen : Toluene = 37.750,4978 kg/hari (99 % berat)
Air = 381,3182 kg/hari (1 % berat)
s.g toluene = 0,866 (Himmelblau, 1996, Tabel D.1)
p air suhu 30°C = 0,99568 glem® = 995,68 kg/m’ (Geankoplis, 1997, App.
A2)
p toluene =s.g toluene x p air

= 0.866 % 0,99568 g/cm’ = 0,86226 g/cm® = 862,26 kg/m’

Volume toluene = 37.750,4978 kg/l:arl = 43,7809 m’/hari
862.26 kg/m
Volumeair = 2ol3182kghart _ ) ses0 1 hari

995,68 kg/m*
Volume liquid total = Volume toluene + Volume air
= 43,7809 m’/bari + 0,3830 m’/hari
= 44,1639 m’/hari = 1.559,5765 ft'/hari
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Untuk waktu penyimpan 7 hart:

Volume liquid total = 1.559,5765 ft*/hari x 7 hari = 10.917,0355 £
Diasumst:

Volume liquid total = 80 % x Volume tangki

_ 10.917,0355 fi’

= 13.646,2944 ft’
80 %

Volume tangki

Hengii/D; = 1,5 (Ulrich, 1984)
Volume tangki = Volume silinder (shell) + Volume konis (head)

= —E—.Di"‘.Hsheu + 0’131'1%; (Brownell, 1959)
- Dimana:

tg ot = (0,5.0;)/Hicomis

Hionis = (0,5.D)/tg

o = 60°

3

1

. D.
Volume tangki =%.D.2.HM+O,131. i

tga
. Tt 2 ])-3
Volume tangki = — D, .(H i ~Hyois ) + 0,131.——
4 tga
0,5.D, D’
= Xp2asp, -2y 01312
4 tga tga
5.D, D,’

136462944 ' = E D2 (15D, - 2225y 10,1312
4 tg 60° tg 60°

=1,1781.D - 0,2267.D3 + 0,0756 D’ = 1,027.D/
D} =13.287,5310 ft’
D, =23,6854 ft = 25 ft (distandarkan dari Brownell, 1959)
Hungd = 23,6854 ftx 1,5 =35,5281 ft
Hiomis = (0,5.D;)/tg o = (0,5.23,6854 ft)/tg 60° = 7,2169 fi
Heett = Hiangid — Hionis = 35,5281 ft— 7,2169 ft
= 28,3112 ft = 30 ft (distandarkan dari Brownell, 1959)
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Jadi: D; =25 ft=300,0036 in
Hshell =30ft
Volume shell = %.Df.Hshc,, = -;5.252 ft? 30 ft= 14.726 2156 ft’

Volume liquid = 10.917,0355 ft’
Karena volume shell > volume liquid, maka seluruh liquid berada di dalam
shell.

Volume liquid = %.Df.Hmd = %.252 fi? Hype = 10.917,0355 £

~10.917,0355 f°
Hiiquda = -
(—}252 fi’
4

Perhitungan tebal dinding shelk:

= 22,2400 ft

1 course =6 ft
Jumlah course = Hg,enn / 6 ft =30 ft / 6 ft = 5 courses

t= -E&-+ c (Brownell, 1959)
2fE

Diambil:

c=3mm=0,1in (Ulrich, 1984)

f= fallow = 13.300 psia untuk jenis Nickel tipe SB-162  (Brownell, 1959)
E double-welded butt joint = 80 % (Brownell, 1959)
Peampursn = 863,4170 kg/m® = 53,9028 1b/ft’

Untuk course 1:

p= 1,1 x p operasi dalam bar (Ulrich, 1984)

H. .
liquid (Brownell, 1959)
144

p operasi = 14,696 psia + p.

H liquid

operasi = 14,696 psia + p.
p ope ps P 144

= 23,0210 Ib/in® = 1,5872 bar

= 14,696 psia + 53,9028. 22’2200

p=1,1x 1,5872 bar = 1,7459 bar = 25,3222 Ib/in’
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(_PD, - _ 253222 Ib/in’ x 300,0036 in
2fE 2 x 13.300 Ib/in”x 80 %

+0,11n

=0,4570in~ 1/2in (distandarkan dari Brownell, 1959)

Untuk course 2:
p=1,1 x p operasi dalam bar (Ulrich, 1984)

H. .
p operasi = 14,696 psia + p. T‘ﬁ (Brownell, 1959)

p operasi = 14,696 psia + p. Eﬂ
144

= 14,696 psia + 53,9028.9312;%_—@ — 20,7750 Ibfin®
— 1,4324 bar
p= 1,1 x 1,4324 bar = 1,5756 bar = 22,8522 Ib/in’
- 2 -
(= p.D, _ 22,85221b/in” x 300,0036 1n +0.1in

+C
2fE 2 x 13.300 Ib/in?x 80 %
= 0,4222 in ~ 7/16 in (distandarkan dari Brownell, 1959)

Untuk course 3:
p=1,1 x poperasi dalam bar  (Ulrich, 1984)

H,.
p operasi = 14,696 psia + p. —{‘{3’— (Brownell, 1959)

operasi = 14,696 psia + p. —L
pope psia+ p.—-~

= 18,5291 Ib/in®

= 14,696 psia + 53,9028 @_,_2:4&_112)

=1,2775 bar
p= 1.1 x 12775 bar = 1,4053 bar = 20,3822 Ib/in’

pD, . 20,3822 Ib/in? x 300,0036 in

t= c
2fE 2 x13.300 Ib/in”x 80 %

+0,11n

= 0,3873 in =~ 7/16 in (distandarkan dari Brownell, 1959)
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v

Untuk course 4:

p=1,1 x p operasi dalam bar (Ulrich, 1984)

H
p operasi = 14,696 psia + p. IZ’Z‘I (Brownell, 1959)
operasi = 14,696 psia + p. — s
pope p P-—r 144
= 14,696 psia + 53,9028. im%—lg)— 16,2831 Ib/in*

=1,1227 bar
p=1,1x 1,1227 bar = 1,2350 bar = 17,9122 Ib/in’

p.D, o= 17,9122 1b/in® x 300,0036 in

{t=
2fE 2 x 13.300 1b/in’x 80 %

+0,1in

=0,3525 in =~ 3/8 in (distandarkan dari Brownell, 1959)

Untuk course 5:

p= 1,1 x poperasi dalam bar  (Ulrich, 1984)

p operasi = 14,696 psia

p= 1,1 x 1,01325 bar = 1,1146 bar = 16,1660 Ib/in’

p.D, to= 16,1660 Ib/in® x 300,0036 in

+0.1in
21iE 2 x 13.300 1b/in’x 80 %

>

t=

=0,3279 in ~ 3/8 in (distandarkan dari Brownell, 1959)

Perhitungan Tebal Tutup Atas:

p= 1,1 x poperasi = 1,1 x 1,01325 bar (Ulrich, 1984)
=1,1146 bar = 16,1660
Untuk daerah menjauhi knuckle:
- B0 1 (Brownell, 1959)
2LE-p cosa
16,1660 Ib/in® x 300,0036 in 1 +01

2 x 13.300 Ib/in? x 0,8 - 16,1660 Ib/in’ "cos 60°
=0,5562 in = 9/16 in
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Untuk daerah di sekitar knuckle:

 =PpDz 16,1660 Ibfin® x 300,0036in x 3.2
2.fE 2 x13.300 Ibfin® x 0,8

0,1

=0,82931n = 7/81in
Maka tebal konis dipilih harga terbesar yaitu 7/8 in

2. TANGKI PENYIMPAN CUMENE (F-120)
Fungsi : Menyimpan cumene
Tipe : Fixed conical roof
Dasar pemilihan :
1. Sesuai untuk penyimpanan liquid
2. Cocok untuk kondisi penyimpanan pada tekanan atmosferik

Perhitungan diameter, tinggi dan volume tangki:
" Suhu penyimpanan : 30°C
Tekanan penyimpanan : 1 atm
Komponen : cumene = 2.928,5073 kg/hani
s.g cumene = 0,862 (Himmelblau, 1996, Tabel D.1)
p air suhu 30°C = 0,99568 g/cm® = 995,68 kg/m’ (Geankoplis, 1997, App.
A2)
p cumene = s.gcumene X p air
= 0,862 x 0,99568 g/cm’® = 0,85828 g/em’
= 858,28 kg/m’ = 53,5821 Ib/ft’

_ 2.928,5073 kg/hari

Volume cumene =34121 m’/hari

858,28 kg/m®
Volume liquid = Volume cumene = 120,4928 ft'/hari
Untuk waktu penyimpan 7 hari:

Volume liquid total = 120,4928 ft'/hari x 7 hari = 843,496 i’
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Diasumsi:
Volume liquid total = 80 % x Volume tangki

_ 843,4496 f’ _

1.054,3120 i
80 %

leﬁme tangki

Huangsi/Ds = 1,5 (Ulrich, 1984)

Volume tangki = Volume silinder (shell) + Volume konis (head)

3

= ED2H,, +0,1312 (Brownell, 1759)
4 tga
Dimana:
tg o = (0,5.D;)/Hionis
Hioms = (0,5.D))/tg a
o = 60°
3
Volume tangki = ~D.2.H,, +0,131.2
4 tga
. 7[ 2 D >
Volume tangki = —.D,".(H,g —Hy) + 0,131
4 tga
3
— T p2asp,-22Dy 40131 PO
4 tga tga
3
105431206 =ZD2(1,5D, -0—53) 0.131. 2
4 tg 60° tg 60°

—1,1781.D - 0,2267.D; + 0,0756.D; = 1,027.D;
D; = 1.026,5940 ft’
D; = 10,0879 ft ~ 10 ft
Hungii = 10,0879 ft x 1,5=15,1319 fi= 16 ft
Hyoue = (0,5.D)g o =(0,5.10,0879 ft)/tg 60° =2,9121 ft
| Hanet = Huanghi - Hioms = 15,1319 R =2,9121 ft
=122198 ft= 16 ft

Jadi: T =10 ft = 120,0012 in
Hinen - 16 ft
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Volume shell = -}.Df.HM =2 10° #°.16 r=1.256,6371 f°

z
4
Volume liquid = 843,4496 ft°

Karena volume shell > volume liquid, maka seluruh liquid berada di dalam

shell.
. .. T 2 _ = 2 2 _ 3
Volume liquid = Z.Di Hypia = Z.IO ft° H, 0 = 843,4496 fi

_ 843,4496 ft*

Hiqud = ————— =10,7391 ft
(E) 10* ft°
4}

Perhitungan tebal dinding shell:

t= %+c (Brownell, 1959)

Diambil:

¢=3mm=0,1in (Ulrich, 1984) |
f=fallow = 13.300 psia untuk jenis Nicke! tipe SB-162 (Brownell, 1959)
E double-welded butt joint = 80 % {Brownell, 1959)
p cumene = 53,5821 b/

Untuk course 1:

p= 1,1 x p operasi (Ulrich, 1984)

p operasi = 14,696 psia + p. %}i {Brownell, 1959)

liquid

H
operasi = 14,696 psia + p.
pope p p 144

10,7391

= 14,696 psia + 53,5821. = 18,6920 1b/in®
p=1,1x 18,6920 psia = 20,5612 psia
- 2 .
o p.D; to = 20,5612 Ib/in” x 120,0012 in +0.lin

z

~2fE 2 x 13.300 1b/in®x 80 %
=0,2159 in ~ 1/4 in (distandarkan dari Brownell, 1959)
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Dengan cara yang sama diperoleh tebal shell untuk course 2 setelah

distandarkan dari Brownell sebesar 3/16 in.

Perhitungan Tebal Tutup Atas:
p=1,1 x poperasi = 1,1 x 1,01325 bar (Ulrich, 1984)
= 1,1146 bar = 16,1660
Untuk daerah menjauhi knuckle:
p-D, 1
2fE-p cosa

+c (Brownell, 1959)

_ 16,1660 Ib/in? x 120,0012 in 1 N
2 x 13.300 1b/in® x 0,8 - 16,1660 1b/in> "cos 60°

0,1

2

=0,.28251n~5/16 in
Untuk daerah di sekitar knuckle:

_pD.z 16,1660 Ib/in* x 120,0012 in x 3,2
t=P2t o +

0,1
2fE 2 x 13.300 Ib/in® x 0,8

?

=0,3917 in = 7/161n
Maka tebal konis dipilih harga terbesar yaitu 7/16 in

3. HEAT EXCHANGER (E-130)
Fungsi :
¢ Mendinginkan produk reaktor
e Memanaskan komponen masuk furnace
Tipe : Sheil & Tube Heat Exchanger (STHE)
Dasar pemilihan :
1. Luas perpindahan panas besar
2. Perawatannya mudah

Aliran Panas:
Suhu masuk HE = 367°C = 640 K = 692 6°F
Suhu keluar HE = 330°C = 603 K = 626°F
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Komponen Kg/hari Kgmol/hari Lb/jam
Benzene 15.155,1454 194,2967 1.392.1264
Air 381,3182 21,1843 35,0273
Toluene 6.842,5411 74 3754 628 5444
Mixed Xylene 25.582.5257 2413446 2.349,9682
Cumene 3.143,5591 26,1963 288.7621
Total 51.105,0895 557,3974 4.694,4283
Mr campuran = o100 0893 keant _ o, g 4opeomol

557,3974 kgmol/hari

Karenan Mr campuran mendekati Mr toluene (= 92) maka untuk sifat-sifat

fisiknya didekati dengan sifat fisik toluene.

Aliran Dingin:

Suhu masuk HE = 46,0868°C = 319,0868 K= 114,96 °F
Suhu keluar HE = 63,335°C = 336,3350 K= 146 °F

Komponen Kg/hari Kgmol/hari Lb/jam
Benzene 390,8064 5,0103 35,8988
Air 381,3182 21,1843 35,0273
Toluene 43.895,9277 477,1296 4.032,2068
Mixed Xylene 391,7091 3,6954 35,9817
Cumene 6.045,3281 50,3777 555,3138
Total 51.105,0895 557,3974 4.694,4283
Mr campuran = 51.105,0895 kg/hari _ 91,69 kg/kgmol

557,3974 kgmol/hari

Karenan Mr campuran mendekati Mr toluene (= 92) maka untuk sifat-sifat

fisiknya didekati dengan sifat fisik toluene.
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C-11

Diambil:
ID shell =8 1in
ODtube =1in

Tipe pitch: 1,25 in square pitch

Jumlah passes = 4

Jumlah tube = 14 (Kern, 1950, tabel 9)
BWG =13

Panjang tube=2 ft

Jarak antar baffle =5 in

Asumsi: aliran counter-current

Cara perhitungan spesifikasi alat heat exchanger diambil dari Kern, 1950.

Mencari At:
Aliran Panas Aliran Dingin
692.6 Temperatur tertinggi 146 546,6
626 Temperatur terendah 114,96 511,04
66,6 Selisih suhu 31,05 35,55
(T - T2) (t2—t1)

LMTD = (Tl —tz)_(Tz —tl)

S =

In (Tl - tz)/(Tz - tl)
_ (692,6 —146)~(626 —114,96)
In (692,6 —146)/(626 ~114,96)

= 528,62°F
(L-T;) _ 666 _ 5 145
(t,-t,) 31,05
{t,-1) _ 3105

= =0,0537
(T, -t,) (692,6-114,96)

Persamaan (5.14)
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C-12

JRZ +11n(1-S)(1-R.S)

FT =
(R -1)in 2~S.(R+1-\/R2 +1)
2SR +1+vR?+1)
Fr =0,9988

Persamaan (7.41)

At = LMTD x Fr = 528,62 x 0,.9988 = 527 97°F

Mencari T, dan t.:

Diambil: F. = 0,5 (untuk zat organik dengan p < 1)

Tc = Tz + Fc.(Tl - Tz) =

T,+T, _ 692,6+626

2

t,+1, _ 114.96+146

t. =ty +F.(bh-t)= 5

= 659,3 °F Persamaan (5.28)

~ 13048 °F Persamaan (5.29)

Rumus mencari p gas pada keadaan non ideal:
(- 1’ = 5.10°. (Mr2 Pc?®/Tc ") fexp(1,439.p,) — exp(-1,1 1.9, ¥%)....(1)

[Perry,1997]
Rumus mencari k gas:
k=k=107(14,52T; - 5,14)*(Cp/A)... ........(2)
dimana:
A = Tc'® Mr'2.(101,325/P¢)™? [Perry, 1997}
Aliran Panas: Bagian Shell Aliran Dingin: Bagian Tube
Flow Area, a, Flow Area, a,
C’ =Pr-ODpipa=125-1 a, =0515in [Tabel 10]
=0,25in a =N.a/144.n
a, =(ID.C’.B)/(144.Py) = (14.0,515)/(144.4)
=(8.0,25.5)/(144.1,25) =0.0125 fi’

=0,0556 ft’
Mass velocity, G;
G, = W/a,
= 4694,4283/0,0556
= 84.499,7102 tbfjam.

Mass velocity, G,
G, = wia
= 4694,4283/0.0125
= 375.033,3878 Ibfjam.f’
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Reynolds number, Re; Reynolds number, Re,
Pada T, = 659,3°F = 621,5 K, Padat,= 130,48 °F, u=04 cp
Te =591,8K =0,4.2,42 = 0,968 1b/fi jam
Mr =92 [Figure 14]
Pc = 41 bar = 4.100.000 .

¢ ar Pa IDtube =0,810in= 0,810 ft
o =0,263
V, = 0,0403 m’ fkgmol =0,0675 ft [Tabel 10]
P =30 bar = 3 Mpa Re.=ID.Gipn
Pr=P/Pc =30/41=0,7317 _ 0,0675x375.033,3878
Tr = T/Tc = 659,3/591,8 = 1,0502 0,968
7° = 0,7430 dan Z' = -0,0053 =26.151,6050

[Van Ness, 1996}
7=2"+0.272'=077416

0.7416x8 314,10 m" MPakgmol Kx621,5K
p = 0,7829 kgmol/m’
pr=p.Ve = 10,7829 x 0,0403
=0,0316
u® = viskositas pada keadaan ideal
= 0,0145¢p [Kem, 1950]
Dengan menggunakan pers. (1) di
atas diperoleh: u pada suhu 621,5 K
= 0,0145 cp = 0,0351 Ib/ft.jam
D, = 0,99/12 ft = 0,0825 ft
[Figure 28]}
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C-14

Re,= D..Gd/p

_ 0,0825x84.499,7102
0,0351

= 198.665,7291
ju =270 [Figure 28]

Pada T. = 659,3°F:
Cp0 =

HE]
dan Pr:
4.,7199;

=[3,0734+0,263.4,7199].8,314

= 35,8556

Cp = 247,8567 + 35,8556
=1283,7123 J/mol.K x 0,239
= 5780724 Btw/lbmol.°F / 92
=7,3704 Baw/lb.°F

k =0,0491 WmK
= 0,0284 Btu/jam. i’ (°F/ft)

(Cp.wk)"” =2,0884

_ . k{Cpp '
(o)

(-]

[Pers. (6.15b)]

2478567  J/molK
[Perhitungan seperti pada N. panas

Dari Prausnitz diperoleh, pada Tr
(ACpR)" = 3,0734 dan (ACpR)' =

ACp = [(ACPR)™+w(ACp/R)']R

[Pers. (2) di atas]

L/D =2/0,0675 = 29,6296

ju =80 [Figure 24]

Pada t. = 130,48 °F,

cp = 0,49 Btwlb.°F [Fig. 4]

k = 0,0850 Btw/jam.ft’ (°F/ft)
[Tabel 4]

(Cp.wk)'? =1,7737

k (cpu 13
he {22 e

[Pers. (6.15a)

by g0 298 47737
0, 0,0675
= 178,6855
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h, 0,0284

0,0825

?

=270.

2,0884

s

= 194,0663

Tube wall temperature:
tw = tc +_—Wh‘)/i___‘(rrc _tc)=
h, /9, +h /o,

194,0663
130,48 + ——-———.(659,3 - 130,48) tw
144,7353 + 194,0663

=433,3891°F = 496 K
{Pers. 5.31]

Pada Tw =433,3891°F,
Tc =591,8K
Mr =92
Pc =41 bar = 4.100.000 Pa
o =0,263
V. = 0,0403 m’/kgmol
P = 30 bar = 3 Mpa
Pr=P/Pc = 30/41 = 0,7317
Tr = Tw/Tc = 496/591,8

=0,8381
7°=10,1194 dan Z' = -0,0472

[Van Ness, 1996]
Z2=7"+0.2'=0,1069
P

p=_._—_.=

ZRT

3MPa

0,1069x8 314.10"> m° .MPa/kgmol Kx496K

p = 6,8033 kgmol/m’

—“’=—‘x2 [Pers. 6.5]
¢ ¢ OD

= ]78,6855x~(-)~3—§*1-9

= 144,7353

Pada t,, = 433,3891°F,

Tc =591,8K

Mr =92

Pc = 41 bar =4.100.000 Pa

® =0,263

Tr =T/Tc = 0,8381

u®=1,5174.10°-2,135.10°.Tr
+7,5.10°.Tr’=2,5486.10"

n¥=42552.10"° - 7,674.10° Tr
+3,4.10°.TF

=2.1180.10%

0) +(1).].l.(l)

Tl/ﬁ
2173424, — 55—~
Mr

Uw = K

[Perry, 1997]
=12,1168.107 Pa.sec

=0,1212 cp=0,1212x2.42
=(,2932 Ib/ft. jam

Universitas Katolik Widya Mandala Surabaya




Appendix C Perhitungan Spesifikasi Alat C-16

pr = p.Vc =6,8033 x 0,0403
=0,2742

u” = viskositas pada keadaan ideal

0,0115 [Kemn, 1950]

i

Dengan menggunakan pers. (1) di
atas diperoleh: u pada suhu 456 K
=0,0137 cp = 10,0332 Ib/ft jam

0os = (!J/Llw)o’M [Figure 24 insert] P = (llfuw)o’14 [Figure 24
=(0,0351/0,0332)>" insert]
=1,0076 = (0,968/0,2932)""
=1,1820
Corrected Coefficient, Corrected Coefficient,
hio
h, = E“aq)s [Pers. 6.36) hi = —q)—xpt [Pers. 6.37]
s t
= 194,0663.1,0076 = 144,7353.1,1820
= 195,5440 =171,0758

Clean overall coefficient, Uc:

_ hoh,  171,0758 x195,5440

= = = 91,2647 Btu/jam.ft*.°F
h, +h, 171,0758+195,5440

[Persamaan 6.38]

Design overall coefficient, Up:
| a” =0,2618 fi*/lin ft [Tabel 10]

Total surface area, A = N, L.a” = 14 x 2 ft x 0,2618 f/1i ft = 7,3304 ft*

Q =(0.95.AH komponen panas masuk) - AH komponen panas keluar

= (095 x 58.206.827,2778) — 52.963.935,3134  (dari Neraca Panas HE)

2.332 593,3505 kJ'han
=92.119,3009 Btw/jam
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_ Q921193009 Btwjam
A At 73304 ft® x 527,97 °F

Up

=23 8021 Btw/jam.ft’.°F

Batasan UD pada heat exchanger untuk light organics 20-60 Btwft’ jam.°F

Dirt factor, Rp:

_Ug-U, 91,2467 - 23,8021
UcU, 91,2467 x 23,8021

Ry

= 0,0311jam.ft*.°F/Btu[Persamaan 6.13]

Mencari Pressure Drop

Untuk Re, = 198.665,7291,

f =0,0012 fi¥in’ [Fig. 29]

p =0,7829 kgmol/m’

p air = 1000 kg/m® = (1000/18)

kgmol/m® = 55,5555 kgmol/m’

sg =p/pair=0,0141

D, =ID/12=8/12 ft

=0,6667

No. of crosses, N+1

N+1 = 12.L/B
=122/5=48~5

_ fGIDs(N+1) _
5.22x10" De.sg.o,

[Pers. 7.44}

0,0012 x84.499,7102° x0,6667x5

5,22.10'% x0,0825x0,0141x1,0076

= 0,4670 psi

AP, yang diijinkan = 10 psi

Untuk Re, = 26.151,6050,
f =0,00021 ft*/in® {Fig. 26]
sg =0,87 [Tabel 6]
_ £G?Ln _
5,22x10".D.sg.@,
[Pers. 7.45]

0,00021x375.033,3878 *x2x4
5,22.10'°x0,0675x0,87x1,1820

=0,0652 psi

w =2.129,3787 kg/jam

Pair pada 130,48 °F =
985,7275 kg/m’

t

Proluene = SE. Pair
= (,87 x 985,7575 kg/m’
= 857,5829 kg/m’

i

Velocity = .
p.a,

_ 2.129,3787(3,2808)’
857,5829.0,0125
=7.004,9218 ft/jam
=1,9458 fi/s
V2. =1,9458%/2.32,174
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=0,0588 ft

3

=0,4697 psi
APy =AP + AP, [Pers. 7.47)
— 0,0652 psi + 0,4697 psi
= 0,5349 psi
APy yang diijinkan = 10 psi

4., REAKTOR (R-220)
Fungsi : Mereaksikan toluene dan cumene untuk menghasilkan mixed xylene
Tipe :Fixed Bed
Dasar pemilihan :
1. Biaya pembuatan murah
2. Cocok untuk reaksi yang menggunakan katalis
3. Tidak ada masalah dalam pemisahan katalis dan produk

Suhu operasi = 360°C - 367°C

Tekanan operasi = 30 bar

Spesifikasi Katalis (www. Sript.com.cn/en/cattl.htm)
Bentuk : Silinder berwarna putih
Ukuran
e Diameter: 1,6 — 1,8 mm (diambil 1,8 mm)
o Tinggi : 3 — 10 mm (diambil 10 mm)
Bulk density : 0,72 g/ml
Diameter pori : 40 — 60 A (diambil 60 A)
Surface area  : 300 — 400 mY/g (diambil 400 m%/g)
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Perhitungan Volume, Diameter dan Tinggi Reaktor:
Jenis katalis : HAT-096

WHSV =2 jam’’ (www. Sript.com.cn/en/catt]l htm)
WHSV = Ll (Hill, 1977)

w
Dimana:

F = Rate massa feed

= 51.105,0895 kg/hari = 51.105,0895 kgfhari
24 jam/hari

=2.129,3787 kg/jam (dari Neraca Massa Reaktor)
W = Berat katalis
WHSV = ¥
w
2 jam™ = (2.129,3787 kg/jam)/W
W =1.064,6894 kg
W 1.064,6894 kg
Poa 0,72 kgh

Asumsi: pori berbentuk silinder, sehingga:

Volume butk =

= 1.478,7353 liter

4V )
d = —S—"’i (Hill, 1977)
Dimana :

d = Diameter pori =60 A =60x 10" m =60 x 10° dm
V, = Volume void per gram katahs
S, = Surface area per gram katalis

v - ds, _ 60.10~° dm x (400 x 100) dm
g 4 4

= 0,0006 dm®/g x 1.000 g/kg = 0,6 dm’/kg
Volume void = V, x Berat katalis = 0,6 dm’kg x 1 064.6894 kg
= 6388136 liter

2
'8 _ 0.0006 dm*/g

Void fraction (€) = Volume void/Volume bulk
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= 638,8136/1.478,7353
=0,4320
Diambil: H/D = 5 (Ulrich, 1984)
Volume bulk = %.Df.me
_ R 2 _ 3
= «Z.Di 5.D, =39270.D,
1.478,7353 ft° =39270.D;

D} =376,5560 ft’
D =72212fi=75ft=90in
Hooked = Hape = 5 % 7,2212 ft = 36,1060 ft =~ 36,5 ft

Perhitungan Tebal Dinding Shell:
P design = 1,1 x P operasi dalam bar
= 1,1 x 30 bar = 33 bar
=478 ,6262 psia (Ulrich,1984)
¢ = factor korosi maksimum =3 mm=0,11in (Ulrich, 1984)
S = Allowable tensile stress
= 1.240 bar untuk material Nickel-based alloys

= 17.984,7422 psia (Ulrich, 1984, Fig. 4-45)
p-R .
T Ulrich, 1984
tshell 095-04p (Ulrich, )

_ 478,6262 psia x (90/2)in o
(0,9x17.984,7422) psia - (0,6 x 478,6262) psia

lin

=1,4547 in~ 1,5 in

Perhitungan Tebal Tutup:

f = fallow = 13.300 psia untuk jenis Nickel tipe SB-162 (Brownell,
1959)

E double-welded butt joint = 80 % (Brownell, 1959)
C =01in (Ulrich, 1984)
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p.D,

- P2 . Brownell, 1959
4fE—0Ap (Brownell, 1959)

_ 478,6262x90 N
4x13.300x0,8 - 0,4x478,6262

H

=1,1167 in~ 1% in
D0=Di+tmmp

=90 in + 1% in=91,125 in

Perhitungan Tinggi Tutup:
Do =91,1251n
sf =3,5in (Brownell, 1959)
Tinggi tutup total =r,+ sf
=(91,125/2) + 3,5 = 49,0625 in

Perhitungan Tinggi Reaktor Total:

Tinggi reaktor total = Tinggi shell + 2. Tinggi tutup total
=36,5 ft + 2.49,0625/12 £t
=365ft+8,1771 fi=446771 fi=45 f

Perhitungan Tebal Isolator:
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Appendix C Perhitungan Spesifikasi Alat C-22

Data:

T, =367°C = 692,6°F

Tz =30°C = 86°F

k nikel pada suhu 367°C = 30,9957 Btw/jam.ft.°F (Kern, 1950)

Sebagai isolator digunakan Kalsium Silikat.

k kalsium silikat = 0,372 Bm.infjam.ﬂ2.°F =(0,372/12) BWjam.ﬁ2.°F

= 0,031 Btw/jam.ft*.°F

R, =3,75ft

R, =3,875ft

Q =248.230,0625 kJ/hari = (248.230,0625/(1,05506.24)) Btu/jam
= 9.803,1574 Btu/jam

A= %.D,z = %.7,52 = 44,1786 £
Ay = ;.Dﬁ =-§-.7,752 = 471730 £
A; =nR,’

A,-A 47,1730-44,1786
Aam= = 7
(A7) o 471730,
A /44,1786

A,-A, (x.R3})-47,1730
Apim = = 5
in(A% ) In(z.R2)-1n47,1730
7 2

= 45,6594 £

Q — T] "Ts
(R, -R))(kpApm) +(Ry-Ry)Mky Apyy, )
9.803,1574 = L-T,
R, Rk Apm) + (R -RM(ky Apy)
6 -
9.803,1574 = 692,686

(3,875-3,75)/(30.9957.45,6594) + (R , - 3,875)/(0,031. Ay.)
(Rs — 3,3875)/(0,031. A 1) = 0,0618

R2)-47,1730
(R;—3,3875)=0,0618 x [0,03lx (x R3) J

In(n R})-1n47,1730
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Appendix C Perhitungan Spesifikasi Alat C-23

Dengan trial diperoleh: R3=3,9675 ft
Tebal isolator = R; — R, = 3,9675 - 3,875 ft=0,0925 ft= 1,11 in

Perhitungan Pressure Drop:

Diketahui:

Rate massa campuran masuk = 51.105,0895 kg/hari
Suhu operasi = 360°C —367°C

Tekanan masuk = 30 bar

Mr rata-rata = Massa campuran/Mol campuran
=(51.105,0895 kg/hari) / (557,3974 kgmol/hari)
= 91,69 kg/kgmol
Properties yang tidak diketahui didekati dengan properties toluene karena Mr
rata-ratanya mendekati Mr dari toluene (= 92).
_ D,.vip,,
(1-&).u

Nre (Geankoplis, 1997)

Dimana:

p campuran pada suhu 360°C = %p (Geankoplis, 1997)

M =91,69 kg/kgmol

R = 831434 kg.m%/s” kgmol K
T =360°C=633K

p =30bar=30.10’Pa

91,69

— 7 30.10°
8314,34 x 633

p campuran pada suhu 360°C =

= 522651 kg/m’
6
B‘_l')'“““_ = Dpnnikcl

pariikel

D, = -i = (Geankoplis, 1997)
a\

D, -1.8mm=1810"m
v’ =& x kecepatan gas masuk dalam m/s
Gas masuk pada suhu 360°C dan tekanan 30 bar
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Appendix C Perhitungan Spesifikasi Alat C-24

rate massa _ rate massa
kecepatan gas masuk = =

51.105,0895 kg/hari
52,2651 kg/m3x%x(7,513,2808) m’

= 544 6042 m/hari
v’ = 0,4320 x 544,6042 m/hari

= 235,2690 m/hari = 2,7230.107 m/s
_ T, +T, _360+367

Tavg 5 = 363,5 °C= 686,301:
Nre = DeVPuy _ (1,8/1000)m x 2,7230.10° m/s x 51,9760 kg/m’
(1-€)p (1-0,4320) x 0,0148.10” kg/m. s
= 30,3049 (Aliran laminer)
720 V. AL (1-¢)°
AP = !:)Vz = ef)
P
Dimana:
£=10,4320

Pada Tay, = 686,3°F, u = 0,0148 cp = 0,0148.10° kg/m.s
AL = Hpgeoa = 36,5 1 = 11,1253 m

Ap = 12X 0,0148.107 kg/m.s x 2,723.10° m/s.11,1253 m (1-0,432)°
(1,8.107)’ m? ©0,432°

=39 8707 Pa = 3,9871.10" bar = 0,00039871 bar ~ 0,0004 bar

5. DRUM SEPARATOR (H-240)
Fungsi: Memisahkan liquid yang terdapat dalam kesetimbangan uap-cair
komponen keluar expander
Tipe: Vertical drum separator dengan head berbentuk tori-spherical.
Dasar pemilihan:
e Dapat dioperasikan pada tekanan normal

¢ Pengoperasian mudah.
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Appendix C Perhitungan Spesifikasi Alat C-25

Kondisi operasi: T =98°C =371 K
Kapasitas: 557,3974 kgmol/har: = 51.105,0895 kg/hari (dari N. Massa)
Laju komponen gas (W) = 41.033,0669 kg/hari = 1,0470 Ib/s

= 4475430 kgmol/hari

massa campuran gas _ 41.033,0669
mol campuran gas 447,5430

Mr campuran = =91,6852 kg/kgmol

Laju komponen ligiud (W)) = (553,3974 — 447,5430) kgmol/hari
= 109,8544 kgmol/hari
= 109,8544 kgmol/hari x 91,6852 kg/kgmol
=10.072,0226 kg/hari = 22.204,7810 Ib/hari
=0,2570 Ib/s
Drum beroperasi pada = 1,17 atm = 1,184 bar = 17,1943 psia
Karena Mr campuran mendekati Mr toluene maka sifat fisiknya didekat
dengan sifat fisik dari toluene

o =10,263

T, =T/T,=371/591,8 = 0,6269

P, =P/P,= 1,184/41=0,0289 (Smith Van Ness, 1996, p.636)
7°=0,7608 dan Z' = -0,0294 (Smith Van Ness, 1996,
p.650)

2=7"+0 7 (Smith Van Ness, 1996, eq.3.46,
p.650)

=0,7608 + 0,263.-0,0294 = 0,7531

PV=znRT — L m_ _ PBM

=znRT — —=p =
) zRT n zRT
b= 1,17 at;n.92 kg/kgmol - 4,6950 kg/m® = 0,2931
0,7531.0,082057m” atm/kgmol K (98 + 273) K.
b/ft?

p1 =s.g toluene x p air = 0,87 x 62,5 Ib/f® = 54,3750 Ib/t’ (Kern. 1950)

W, [p, _ 02570 Ibfsec [ 0,29311b/8t° (Branan, 1994)
W, \p, 10470 Ib/sec | 54,3750 Ib/ft* ’

=0,0180
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Appendix C Perhitungan Spesifikasi Alat C-26

Dari Branan, 1994, fig 8-1, p.107 diperoleh:
K, = faktor desain kecepatan uap = 0,39

(Uv)max =Kv.fp P Ve, (Branan, 1994, p. 107)

=0,39. J(54,3750 -0,2931)/0,2931 = 5,2976 fi/sec

Q.= W, _ 1,0470 lb/se3c = 3.5722 f¥fsec
p.  02931Ib/ft

_ Q, 3512 ft/sec
(U)pe 52976 ft/sec

Amin =0,6743 ft* (Branan, 1994, p.108)

(Awudmn = Amn/0,2 = 0,6743/0,2 =3,3715 ft’

Dinin= (4-(A et o /%) = Y4.3,3715 ft*/n)  (Branan, 1994, p.108)
=2,0719 ft

D = Dpnin sampai (Dpin + 6 11) (Branan, 1994,

p.108)

Diambil D = D, + 6 in=2,5719 ft = 0,7839 m = 0,8 m (memenuhi)

Berdasarkan Ulrich, 1984, tab4-18,p.188 :D=03-4m

Berdasarkan Ulrich, 1984, tab.4-18, p.188 untuk tekanan < 18 barg

ditentukan:

L/D=3-—-L=3D=325719ft=77157ft

Pesain = 1,1 % Pop = 1,1 x 17,1943 psia = 18,9137 psia
Bahan konstruksi yang digunakan : Nickel SB-162

Dari Brownell & Young, 1959, App. D, p. 342 diperoleh:
futtowabie = 13.300 Ib/in’

E=0,80

¢=0,11n

Menghitung tebal shell:
S = Allowable tensile stress
= 1,240 bar untuk material Nickel-based alloys
= 17.984,7422 psia (Ulrich, 1984, Fig. 4-45)
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Appendix C Perhitungan Spesifikasi Alat C-27

_ p-R .
=+ Ulrich, 1984
kel 098 06p (Ulrich, 1584)
_ 18,9137 psia x (31,5/2)in +o.lin
(0,9x17.984,7422) psia — (0,6 x 189137) psia
=(),1184 in = 3/16 in (Distandarkan dari Brownell)
Menghitung tebal tutup:

W= %(3+ )= %(3+,/1/o,025)= 23311

r,= Dy + ten = (2,6246 x 12) in + 0,1875 in = 31,6827

_ prLW

t= —%——+cC rownell & Young, 1959, eq.7.77, p.138
2TE.02p (B g q p-138)

_ 18,91371Ib/in? x 31,6827 2,3311in
2x13.3001b/in® x 0,8 —0,2x 18,9137 Ib/in’

+01in =0,1657 in = 3/16 in

6. KONDENSOR (E-250)

T fluida panas T fluida dingin Selisih

98°C =208,4°F | Higher T | 45°C=113°F 53°C =95,4°F = Atl

98°C =208 4°F | Lower T 30°C =286 °F 68°C = 122 4°F = At2

0°C=0°F Selisih 15°C=27°F | 15°C=27°F= |Af2 - Atl ]

— - (Tx—tz)—(Tz'"tl)
(At) =LMTD In (T, —t,,)/ (T2 ‘t1) Persamaan (5.14)

_ {2084 -113)-(208.4 - 86)
In (208,4 —113)/(208,4 - 86)

— 108 34°F
T,- 0+ % _9084°F
Lot 113486 o o

2
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Dari neraca panas kondensor diperoleh:

Q = beban panas kondensor = H air masuk — H air keluar

= 17.648.118,8066 — 4.476.857,1933 = 13.171.261,6133 kJ/han

Q = 520.164,4029 Btu/jam

Mol fluida panas = 447,5430 kgmol/hari (dari neraca panas expander)
Massa fluida panas = 41.033,0635 kg/hari = 3.769,2630 Ib/jam

BM rata-rata _41.033,0635
4475430

=91,6852 mendekati BM toluene sehingga

pengambilan properties didekati dengan properties toluene.
Massa air (pendingin) = 5.410,0291 kgmol/hari = 97.380,5230 kg/hari
= 8.945,2937 Ib/jam

Diambil STHE :

Shell

Tube side

ID=8in=10,6667 ft
Baffle space =12 in
Passes=1

No. &L=30&10f

OD, BWG, Pitch=0,75in, 16, 1 in-triangle

Passes =2
ID=062in= 00517 ft

Sisi Shell, fluida panas

Sisi Tube, fluida dingin

_ _DCB_802512
*T144P, 1441

=0,1667

G -W_ 3.769,2630
*“a 0,1667

s

= 22.615,57811b/ft’ jam
Pada T, = 208,4 °F
uw=0,0085.2,42 = 0,0206 Ib/ft’. jam
De = 0,0608 ft
_ D.G, _0,0608x22.615,5781

Re;
n 0,0206
=66.882,8877
7692
G w 3.769.2630

TLNC® 10307

a, =0,302 in’

2= Nia, 300,302 _ 0.0315 £
144n 1442
w 89452937
G= —=—"T2"—
a, 00315
= 284.353,7069 Ib/ft’ jam
_ G, _ 284353,7069
3600.p 3600625
=1,2638 fps
| Pada 1= 9.5 °F

= 2,42 Ib/fi jam
Re( = DGt/p.
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C-29

= 39,0399 Ib/jam.lin ft
Asumst h =300
h

+ Q
hio+ ho Crc

t, =t

w <

-t.)

= 995+ (208,4—99,5)

330,6667 + 300
= 151,3023°F

_ (T.+t,) 2084+151,3023
2 2

=179,8512°F
sge = 0,8372

tr

ur =033 ¢p

ke =0,0838 Btu/ft’. jam.°F

check h =350 (Gambar 12.9, Kern)
Diambil ho = 300 Btw/ft’ jam.(°F/ft)

(ho maksimum untuk organic)

_ 0,05 17x284.353,7069
2,42

= 6.070,9125
h, =400  [Fig25]

hio = hIXE = 400)(2’6—2-
OD 0,75

=330,6667

U= b, _ 3306667300
° h, +h, 330,6667+300

a” =0,1963 fi*/lin ft

=157,2939 Btw/ft* jam.°F

Total luas permukaan = 0,1963.30.10 = 58,8900 f*

Q 13.171.261,6133

UD = =
AAt 5838900x108,34

= 81,5288 Btw/it’ jam.°F

Batasan UD pada kondensor untuk light organics 75-150 Btu/ft’ jam.°F

Ry = U.-U, 157,2939-81,5288

U.xU,  157,2939x81,5288

= 0,0059 % jam.°F/Btu
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Appendix C Perhitungan Spesifikasi Alat C- 30
Pressure Drop
Sisi Shell, fluida panas Sisi Tube, fluida dingin
£=0,0015 ft/in°  ([Fig.29] £=10,00032 ft'/in"
(N+1)=12.L/B = 12.10/12 = 10 sg=1
_ 91,6852 _ fG’Ln
359x(208,4 -+ 460)/492x(14,7/18,9156) P = 5.22.10°D.sg.0,
=0,2419 ib/ft’
sg= 2249 _ 0039 _ 0,00032 x 284.353,7069° x10x 2
g 522.10" x0,0517 x 1 x1
2 .
AP = . £G," Ds.(N+1) =0,1919 psi

* 27 52210°De.sg

_ 0,0015x22.615,5781% x0,6667 x10

2x5.22.10'9 % 0,0608 x 0,0039

=0,2081 psi

2
AP, = (iﬂ)(i}
sg )\ 2.g
_ (5_2_) 1,2638°
1 23214
=0,1986 psi
AP, = AP, + AP,

=0,1919 psi + 0,1986 psi
= (,3905 psi

7. MENARA DESTILASI 1 (D-310)

Dari Appendix A didapatkan :
P operasi = 17,1916 psia

P desain=1,1.17,1916 = 18,9156 psia

T operasi = 98 °C = 208,4 °F = 6684 Rankine

N teoritis = 15 tray
Pada T operasi = 208,4 °F:
Viskositas cairan = 0,25 ¢p

Dengan Tabel 8.1 (Branan,1994) diperoleh :

Efisiensi tray = 0,68
Nauat = 0,68 x 15 =22,0588 =~ 22
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C- 31

R = 0,8647

F = 117,5458 kgmol/hari

D = 46,7867 kgmol/hani

B = 70,7591 kgmol/hari
BM rata-rata feed = 91,6852

Toluene (HK) Zixr = 0,3464

XHK_,D = 0,0236

Benzene (LK) Zixr=0,1326

Xixs = 0,0148
1

N, +Ng=N-1

03464 {00148 (70,759 e
_ [ 3 )( 01 8] ( 75 1) _ 10994
10,1326 10,0236 ) "\ 46,7867

- 2 0.206

z X
N, _ m]( uw] _(E) (Henley & Sieder, 1981)
Ng i Zigs XH&D D

N = 10,0030 = 10 dan Ng = 10,9970 = 11 maka feed masuk pada tray ke 11

dari atas

Menghitung Diameter Kolom :

_ 91,6852.492.18,9156
359.668,4.14,696

sg = 0,875
p, = 0,875.62,5 = 54,6875 1b/ft?

=(,2420 Ib/ft®

P

Vm diambil rate beban yang paling berat = 25.146,0064 kg/hari
=2.309,8912 Ib/jam

St=121in

Surface tension :

Dari Prausnitz hal 633-640 :
© air = 62,8 dyn/cm

o benzene = 17,0575 dyn/cm
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o cumene = 18,7705 dyn/cm

o toluene = 17,2484 dyn/cm

o mixed xylene = 18,1624 dyn/cm

o campuran = 19,3804 dyn/cm

Dari Gambar 8.50, Ludwig dengan Vm sebagai ordinat, o sebagai aksis dan St
sebagai parameter maka diperoleh harga k = 270.

G =k.[p.-(p-p.) Ibfjam ft’

= 270.,/0,2420.(54,6875-0,2420) =979,9910 Ib/jam.f’

D=1,13.‘P’-“—1 fi
G
979,9910

Diambil D=2 ft

Menentukan Tinggi Menara :

H,,.,=N-1)§ =22.12=264in=22 ft

Tipe menara destilasi : Packed Column

Tipe packing : Raschig nng 1 n.

Tinggi dish head dan dish bottom yang berbentuk ellipsoidal = 0,25.D
=0,252=05ft

Tinggi entrainment separator = 1

Tinggi tanpa packing =1 ft

Tinggi redistributors = 1 ft

Jumlah redistributors = E@;—Bﬂ = == =3,6667 =4 buah

Tinggi total = Hyotom *+ Haish head + Haish bottom + Hentrainment + Hianpa packing +
Hiedistributor
=22+205+1+2x1+4x1=301
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Perhitungan tebal plate :
Pr

t= m +C

dengan :

f =13.300psi

E =0,8 (Double Wetted Butt Joint)

¢ =001

t = 189156 +0,01 = 0,0118

13.300x0,8 - 0,6 x18,9156

Diambil tebal plate = 3/16 in = 0,1875 in
Do=2+20,1875/12=2,0313 ft

Perhitungan Tebal Isolator:

Data:

T, = 142 °C =287,6°F

Ts: =30°C = 86°F

k nikel pada suhu 293°C = 33,9010 Buw/jam.ft.°F (Kern, 1950)

Sebagai isolator digunakan Kalsium Silikat.

k kalsium silikat = 0,372 Btw.inffam f£.°F = (0,372/12) Btu/jam.f".°F
=0,031 Btu/jam.ft* °F

R, = 1,00 ft

R, =1,015625 fi
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Q = 870.564,2840 ki/hari = (870.564,2840/(1,05506.24)) Btu/jam
~ 34.380,5204 Btwjam

A =1D/] =§.22 ~3,1416 f*

I

D/} =§.2,0729 2 23,2405 £’

A=A, _ 32405-31416 4 000

AA1m= = :
A,/ 3,2405 /
‘“( ) in* % 1416)

A
A,-A,  (m R3)-3,2405
) In(r .R?)-1n 3,2405

— T1 ""T3
(Rz -Rl)/(kA'AAlm)+(R3 'Rz')/(kB-Aslm)

Q

Tl —Ts

34.380,5204 =
R, -R)(k, Appg )+ (R, -Ry Mk Apyy)

293-86

34.380,5204 =
(2,0313 -1)(33,8627.3,1908) + (R ,-2,0313 J(0,03 L Ay,,)

(Rs — 2,0313)/(0,031. Ag 1) = 0,0057

2
(R; — 2,0313) = 0,0057 x [0,031x (x_R;)-3,2405 }

In(n .R?)~1In3,2405
Dengan trial diperoleh: R; = 1,0162 ft
Tebal isolator = R; — Ry = 1,0162 — 1,015625 ft = 0,0006 ft = 0,007 in

KONDENSOR DESTILASI 1 (E-311)
Neraca Panas -
Fluida panas, Q = 13.502.720,8471 kJ/hari = 533.254.5152 Btu/jam

Fluida dingin, Q = 215.302,8916 x 4,181 x (45-30) = 13.502.720,8471 kJ/hari

(Data, persamaan dan cara perhitungan diambil dan Kern, 1950)
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T fluida panas

T fluida dingin Selisih

82°C = 179,6 °F | Higher T

45°C=113°F 37 °C =66,6 °F = Atl

70 °C =158 °F Lower T

30°C =86 °F 40 °C =72 °F = At2

12°C=21,6°F | Selisih

15°C=27°F |3°C=54°F=]|At2-Atl|

At=LMTD = _A»f{-'zé}l—
In( P8¢
5.4
At=LMTD = -69,2649 °F
n("66.6)
66,6
r=T 17964158 _ | co oo
7
(- tl;t2 13486 oo

Qc = 13.502.720,8471 kl/hari = 533.254,5152 Btu/jam
Mol fluida panas = 409,8327 kgmol/hari
Massa fluida panas = 29.947,6854 kg/hari = 2.750,9694 Ib/jam

29.947,6854
409,8327

BM rata-rata =

73,073 mendekati BM Benzene sehingga

pengambilan properties didekati dengan properties Benzene.
Cp pada Tc = 0,4600 Btu/Ib. °F (Gambar 2, Kern)

533.254,5152

= 13.666,8161 Btw/Ib.°F

Panas sensible kondensat =

0,46.(179,6-158)

Bagian yang tercelup =

Diambil STHE :

13.666,8161
533.254,5152

x100 % =2,5629 %

Shell Tube side
D=12in=1ft No. &L=52&10ft
Baffle space = 12 in OD, BWG, Pitch =0,75 in, 16, 1 in-triangle

Passes =1

Passes =2
ID=062in= 005167 ft
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Sisi Shell, fluida panas Sisi Tube, fluida dingin
— —
2, = ID.C'B _ 12.0.25.12:0’25 2 a, = 0,302 in
144.P, 144.1 " 030
__ Nta, _ 520, B 2
G =W _ 27509694 " laan 1442 00545 1
. 0B G - W 197775442
= 11.003,8777 Ib/ft” jam ‘o a, 0,0545
Pada T, = 179,6 °F =362.705,8540 Ib/ft* jam
p=0,3242=0,726 Ib/ft’. jam G, _ 362.705854
De = 0,0608 ft 36000  3600.62,5
Re. — De:Gs _ 0,608.11.003,8777 = 1,612 fps
H 0,726 Pada t rata-rata = 99,5 °F
=922,0421 it = 2,42 Ib/ft jam
Bagian yang tidak tercelup Re;= D.Gt./u
_ Nt.(100 %-2,5629 %) 0,05167x 362.705,8540
100 % - > 47
=50,6673 = 51 774372
750,9694
G" = WZ/ — 2 ,92/9 hl :480
LNt 10517 0.62
~ 20,091 Ib/jam.lin ft h, =h; x IDf, =480.72%
Asumsi h =300 =396,8
h
t, =t + —2(T, -t
w < hm+ ho ( c C)
=995+ —399m(168,8 -99.5)
396,8+ 300
=126,3364 °F
_ (T, +1,) _ 168,8+126,3364
f 2 2
= 149,0682
sg, =0,8482
p’f = 0:38 Cp
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Appendix C Perhitungan Spesifikasi Alat C-37

k. = 0,0866 Buw/ft* jam.(°F/ft)
check h = 380 (Gambar 12.9, Kern)
Diambil ho = 300 Btw/ft® jam.(°F/ft)

(ho maksimum untuk organic)

= Mo 396.8.300 _ 179 8381 Buwht? jam.°F
h+h, 3968+300

A - Qo SBBIASIND__,once g
Ux At 170,8381.69,2649

_ A,.2,5629%
o 100%

A, =450647 + 1,155= 46,2197 ft*

=1,155 ft’

vo= Q8 o 3BBASIL__ 46 5691 Brvht? jam oF
AtAt  462197.69,2649

a” = 0,1963 ft*/lin ft
Total luas permukaan = 0,1963.52.10 = 102,076 ft’

_ Qe _ 3332383152 _ s 4519 Buw/ft® jam°F
AAt  102,076.69,2649

Batasan UD pada kondensor untuk light organics 75-150 Btw/ft? jam.°F

_UC-UD _ 1665691754219 _ o 401 g2 om kBt
UCx UD  166,5691.75,4219

Pressure Drop

Sisi Shell, fluida panas Sist Tube, fluida dingin

£=0,0033 ft¥/in’ £=0,00027 ft*/in°

(N+1) =12.L/B=12.10/12=10 sg=1
__ fG/Ln
' 5,22.10°D.sg.g,

_ 73,073.492.14,696
P 359.(179.6+460).14,696

_ 0,00027x362.705,854 x 10x 2
5,22.10.0.0517.1.1

_ 10,1565 _
= o5 00 = 0,2634 psi

s

= 0,1565 Ib/ft’
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Appendix C Perhitungan Spesifikasi Alat

C- 38

w-p g e (B3
_ 0,0033%11.003,8777° x1x10 423 16122
2.5.22.10.0,0608.0,0025 - (T)(zisz,m]
=0,2512 psi =0,3231 psi
AP, = AP, + AP,
=0,2634 + 0,3231 = 0,5865 psi
Kesimpulan
300 h 3968
UC 166,5691
uD 75,4219
Rd perhitungan 0,0073
Rd minimum 0,004
0,2512 AP perhitungan 0,5865
2 AP yang diijinkan 10

9. AKUMULATOR DESTILASI 1 (H-312)
Feed = destilat dari kondensor menara destilasi 1 =219,7848 kgmol/hari
= 16.060,3233 kg/hari = 1.475,2879 Ib/jam
BM rata-rata = 73,073 mendekati BM Benzene maka properties feed didekati

dengan propertics Benzene.
Sg = 0,88
Densitas = 0,88.62,5 = 55 Ib/ft’

Volume feed = 1.475,2879 x 55 = 26,8234 ft
(Data dan persamaan yang digunakan diambil dari Brownell, 1959)

Mencari Diameter tangki :

Dungnkan Volume feed = 0,8.Volume tangki

Volume tangki = —%%%;i

>

=33,5293 ft’
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Appendix C Perhitungan Spesifikasi Alat

Volume tangki = Volume silinder + 2. Volume tutup
Volume silinder = n/4. H.D?
H silinder = 1,5.Dt
Dipilih tutup berupa torispherical :
Volume tutup = 0,000049 D’
x.1,5.D.D°

Volume tangki = —-—4—— +2.0,000049.D°= 33,9147 f’
- 33529 _ 35,0337 in=2,9195 f
0,00008

2

Mencari Tinggi tangki :

H silinder = 2,9195.1,5 = 4,3792 ft

Diambil Dt = 3 ft dan H silinder = 4,5 ft
=Dt-0,5=3-0,5=25ft

2
H tutup = Re - {Rc ——D— =25- ’252 "0474f£

H tangki = 4,5+ 2.0,474 = 5,4409 fi

Mencari Tebal silinder dan Tebal tutup :

P operasi = 14,696 psi

P desain = 1,1.17,196 = 16,1656 psi

Dipilih bahan konstruksi Carbon Steel SA-283 Grade C .

f=12.650 psi

E = 0,85 (double welded butt joint)

c=2/16=0,125

g BB oo 1616563 4 195-0,1271in

+c
2LE 2x12.650x0,85
Kisaran r¢/ri = 0,025 - 0,19.
Diambil r¢/n1 = 0,19.
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Appendix C Perhitungan Spesifikasi Alat C- 40

1
W= Zx(?hu /5} =0,25.(3.J0,19 )= 0,859
Fl

g WPRe o 085916165625
2fE-2P (2x12.650x0,85) - 2.16,1656

+0,125=0,12791n

10. REBOILER DESTILASI 1 (E-313)
Neraca Panas :
Fluida panas, Q = 17.427.116,5465 kJ/hari = 688.238,2218 Ib/jam
Fluida dingin, Q = 9.063,8771 x 1.922,7 = 17.427.116,5465 kl/hari
(Data, persamaan dan cara perhitungan diambil dari Kern, 1950)

T fluida panas T fluida dingin Selisih
204 °C =3992 °F | Higher T | 144,25°C =291,65°F | 59,75 °C=107,55°F
204 °C=3992°F | LowerT 142 °C =287,6 °F 62°C=111,6 °F
0 Selisth 2,25°C=4,05°F 2,25°C=4,05°F |
A=LMID - 2220
In( /Aﬂ)
At=LMTD = 4, 0? =109,5625 °F

116,/
In(""> 107,55
T, _ 399,2+399,2

T, =399 2 °F
2
(= t+t, 291,65+287.6 — 289,625 °F
2 2
Diambil STHE :
Shell Tube side
ID = 8 in =0 6667 ft No. &L=24& 12 ft
Baffle space =12 in OD, BWG, Pitch=0,75 in, 16, 1 in-triangle |
Passes = 1 Passes =4 !
ID=062in= 0,05167
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Appendix C Perhitungan Spesifikasi Alat C- 41

Sisi Shell, fluida dingin Sisi Tube, fluida panas
Asumsi h= 300 a, = 0,302 in®
_ h, ’
o=ttt a, = Nea, _ 249502 _ g 0126
io ' o 144.n 144.2

= 289,625 + _&0__(399,2 -289625) | G = W _ 832,7437
1500+ 300 t WYL

a, 00126
= 307,8875 °F .
= 66.178,3081 Ib/fi jam

_ G, _ 661783081
3600.p  3600.62,5

=0,2941 fps

At,=307,8875 - 289,625 = 18,2625 °F

Pada Ts=399,2 °F
p=0,0581 1b/ft jam
Re.=D.Gt./u

_ 0,05167x66.178,3081
0,0581

=58.870,7401

Condensing steam

h, = 1.500 Btw/fi’ jam°F

uc Buh, _ 1.500x300

=250 Btu/ft* jam.°F
h,+h, 1.500+300

a” =0,1963 ft*/lin fi
Total luas permukaan = 0,1963.52.10 = 102,076 ft’

_ Qp _ 6682382218

=111,1128 Btw/ft’ jam.°F
AAt  56,5344.109,5625

Batasan UD pada reboiler untuk light organics 100 - 200 Btw/fi’ jam.°F

_ UC-UD _ 250- 1111128 _
UCx UD  250.111.1128

R, 0,005 ft° jam.°F/Btu
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C-42

Pressure Drop

Sisi Shell, fluida panas

Sisi Tube, fluida dingin

diabaikan

sg=1

f=0,0002 ft*/in"

£G Ln

' 5,22.10°Dsg.o,

_ 0,0002x66.178,3081" x12x 4

AP =

T

.

Gl

5,22.10"°0.0517.1.1

=0,0156 psi

4n 12_
2.g
0,2941°
232,14

)

=0,0215 psi
AP, = AP, + AP,
=0,0156 + 0,0215 = 0,0371 psi

Kesimpulan
300 h 1500

uc 250
Ub 111,1128
Rd perhitungan 0,0059
Rd minimum 0,004

diabaikan AP perhitungan 0,0371

diabaikan AP yang diijinkan 10

11. MENARA DESTILASI 2 (D-320)
Dari Appendix A didapatkan :

P operasi = 14,696 psia
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Appendix C Perhitungan Spesifikasi Alat C- 43

P desain = 1,1.14,696 = 16,1656 psia

T operasi = 128,3425 °C = 263,0615 °F = 723,0615 Rankine
N=20

Pada T operasi = 263,0165 °F:

Viskositas cairan = 0,22 cp

Dengan Tabel 8.1 (Branan,1994) diperoieh :
Efisiensi tray = 0,71

Narual = 0,71 x 20 = 28,1690 ~ 28 tray

R =4,1082

F = 3376126 kgmol/han

D= 75,2414 kgmol/hani

B = 262,3712 kgmol/har

BM rata-rata feed = 103,8017

Xylene (I‘IK) ZHK,F = 0,7027 XHK,D = 0,0456

Toluene (LK) Zixr = 0,2049 Xexs = 0,0091

Dengan cara yang sama seperti perhitungan pada Menara Destilasi 1, maka

dapat diperoleh :

D menara=2 ft

Tinggi menara =336 in =28 ft

Tinggi dish head dan dish bottom yang berbentuk ellipsoidal = 0,25.D
=0252=0,5ft

Tinggi entrainment separator = 1 ft

Tinggi tanpa packing =1 ft

Tinggi redistributors = 1 ft

Huswa — 28 _ 4 3333 = 5 buah
3D 32

Tinggi total = Hyolom + Haish bead + Haish bottom + Hentrainment + Hianpa packing *

Jumlah redistributors =

Hiedistributor
‘—“28+2.0,5+I+2x1+5x1=37ﬁ
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Appendix C Perhitungan Spesifikasi Alat C- 44

Perhitungan tebal plate :
Perhitungan diambil dari Hesse & Rushton,1959

_ 86.670xt

Pc -1.386

dengan :
Pc =5.P=5.14,1916 = 73,48 psia
¢ =00t

.o (73482 +1.386)x2x12
86.670

Diambil tebal plate = 7/16 in = 0,4375 in
Do=2+20,4375/12=2,0729 fi
Perhitungan Tebal Isolator:

+0,01 = 0,4041 in

Data:

T, = 128,3425°C = 263,0165 °F

Ts =30°C = 86°F

k nikel pada suhu 128,3425°C = 30,9957 Btw/jam.ft.°F (Kern, 1950)

Sebagai isolator digunakan Kalsium Silikat.

k kalsium silikat = 0,372 Btu.in/jam.f’.°F = (0,372/12) Btwjam.ft*.°F

= 0,031 Btw/jam.fi*.°F

R, =100t

R, = 1,03645 ft

Q =120.678,4884 ki/hari = (120.678,4884/(1,05506.24)) Btu/jam
= 4.765,8620 Btu/jam
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Appendix C Perhitungan Spesifikasi Alat C-45

Ar=2Dp? =22 231416 £
4 4
Ar=ED2=T207292=33748
4 4
Aq = E.qu
A,-A -3
A= A 3,3748 3?1416 32568
a2\ In (3,3748/..*
A, /3,1416
Api = A-A;, _ (= R§)-33748
ln(As/,_,..- ) In(z .R?)-1n 3,3748
/Ay
Q = T1'"T3
(R, -RV(k Ay )+ (R -RyYky Agy,)
4.765,8620 = Lo
Ry -R Mk y A gy )+ (R -RyW(kg-Agm)
4.765,8620 = 293-86

(2,0313-1)/(33,8627.3,2568) + (R,-2,0313)/(0,03 1. A ,,,.)
(R3 — 2,0729)/(0,031.Ap i) = 0,0431

2
(Rs — 2,0729) = 0,0059 x (0,031)( (m R;)-33748 J

In(x R?)-In3,3748

Dengan trial diperoleh: R;= 1,041 ft
Tebal isolator = R; — Ry = 1,041 — 1,03645 fi = 0,0045 ft=0,05451n

12. KONDENSOR DESTILASI 2 (E-321)

Neraca Panas :
Fluida panas, Q = 2.844.466,0797 kJ/hari = 112.334,7211 Btw/jam
Fluida dingin, Q =45.3 55,4346 x 4,181 x (45-30) = 2.844 466,0797 kithari

T fluida panas T fluida dingin Selisih

110 °C = 230 °F Higher T | 45°C=113°F 65°C=117°F

107,6 °C=225,68 °F | LowerT 30°C=86°F | 77,6°C=139,68 °F

2,4°C=4,32°F Selisih 15°C=27°F 12,6 °C=22,68 °F
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Appendix C Perhitungan Spesifikasi Alat C-46

At=LMTD = %—A-;l—
(%5 a0
At=LMTD = 22,68 =128,0053 °F
117
;o T, | 230422586 o 0sop
< 2 2
= L1386 _ 99,5 oF

Q. = 2.844.466,0797 kJ/han = 112.334,7211 Btu/jam
Mol fluida panas = 409,8327 kgmol/hari
Massa fluida panas = 3.283,4160 kg/hari = 3.283,4160 1b/jam

BM rata-rata = 35.744,0207 _ 91,7065 mendekati BM Toluene sehingga

389,7654
pengambilan properties didekati dengan properties Benzene.
Cp pada Tc¢ = 0,500 Btw/1b. °F (Gambar 2, Kemn)

Panas sensible kondensat = 112.334,7211 = 3.546,0892 Btw/Ib.°F
0,5.(230—-225,68)
3.546,0892

112.334,7211

Bagian yang tercelup = %100 % = 3,1567 %

Diambil STHE :
Shell Tube side
ID = 8 in = 0,6667 ft No. &L=18&4 1t
Baffle space = 12 in OD, BWG, Pitch = 0,75 in, 16, 15/16 in-triangle
Passes =1 Passes =2
D=0,62in= 0,05167 ft

Dengan cara yang sama seperti perhitungan pada Kondensor Menara Destilasi
1 maka dapet diperoleh :
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Appendix C Perhitungan Spesifikasi Alat C- 47

Kesimpulan
300 h 380,2667
ucC 218,9287 |
uD 93,1138

Batasan UD pada kondensor untuk light organics 75-150 Btw/ft’ jam.°F

Rd perhitungan 0,0368
Rd minimum 0,004
1,6929 AP perhitungan 9,6936
2 AP yang diijinkan 10

13. AKUMULATOR DESTILASI 2 (H-322)

Feed masuk = destilat dari kondensor menara destilasi 2 = 75,2414 kgmol/hari
= 6.900,1287 kg/hari = 633,8401 1b/jam

BM rata-rata = 91,7065 mendekati BM Toluene maka properties feed didekati

dengan properties Toluene.

Sg=0,87

Densitas = 0,87.62,5 = 54,3750 Ib/ft’

Volume feed = 633,8401 x 54,375 = 11,6568 ft’

Mencari Diameter tangki :

Diinginkan Volume feed = 0,8.Volume tangki

11,6568

Volume tangki = = 14,5710 it

>

Volume tangki = Volume silinder + 2. Volume tutup
Volume silinder = w/4. HD?

H silinder = 1,5.Dt

Dipilih tutup berupa torispherical :

Volume tutup = 0,000049.D°

2
Volume tangki = =LSDD 2.0,000049.D°= 33,9147 ft’
= 14,5710 _ 26,5364 in=2,2114 {t
(,00008
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Appendix C Perhitungan Spesifikasi Alut C- 48

Mencari Tinggi tangki :

H silinder=22114.1,5= 33170 ft
Diambil Dt = 2,5 ft dan H silinder = 4 ft
Re=Dt-0,5=2,5-0,5=2ft

2 2
| H tutup = Rc - /(Rcz - P4—] =2- ’[22 - 2’45 ) =0,3334 ft

B H tangki = 4 + 2.0,3334 = 4,6669 ft

Mencari Tebal silinder dan Tebal tutup :

P operasi = 12,1916 psi

P desain=1,1.12,1916 = 13,4156 psi

Dipilih bahan konstruksi Carbon Steel SA-283 Grade C:
f=12.650 psi

E = 0,85 (double welded butt joint)

c=2/16=0,125

PD.  _ 13415625
2.£E 2x12.650x 0,85

Kisaran rc/ri = 0,025 - 0,19.
Diambil rc/ri = 0,19.

W= %x[}{- \/EJ =0,25.(34/0,19 )= 0,859
ri

+0,125=0,1264 in

td = WP Re. _ 0,859.13,4156.2

= ————tc= +0,125=0,1269 in
2fE-2P (2x12.650x0,85)-2.13,4156

| 14. REBOILER DESTILASI 2 (E-323)

| Neraca Panas :

‘ Fluida panas, Q = 2.413.233,4052 kJ/hari = 95.304,3186 Btu/jam
Fluida dingin, Q = 1.255,1274 x 1.922,7 = 2.413.233,4052 kJ/han
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C-49

T fluida panas T fluida dingin Selisih
204 °C =3992°F | Higher T | 145,525°C= 293,945 °F | 58,475 °C = 105,255 °F
204 °C=3992°F | LowerT 145 °C =293 °F 59 °C = 106,2 °F
0 Selisih 0,525 °C =0,945 °F 0,525 °C=0,945°F
At=LMTD = —2
(82
At=LMTD= 0’9;‘5 = 105,7268 °F
ln(106, 2/, )
/105,255
T, = T+T, _ 399,2+399,2 _ 3992 °F
2
+
= L+, 293,945+293 _ 293 4725 °F
2
Diambil STHE :
Shell Tube side

ID =8 in=0,6667 fi
Baffle space = 12 in
Passes =1

No. &L=18&4ft
OD, BWG, Pitch = 0,75 in, 16, 15/16 in-tnangle
Passes =4

ID=062in= 0,05167 ft

Dengan cara yang sama seperti perhitungan pada Reboiler Menara Destilasi 1

maka diperoleh :
Kesimpulan
300 h 1500

ucC 250
Ub 95,6435
Batasan UD pada reboiler untuk light organics 100 - 200 Btw/ft’ jam.°F
Rd perhitungan 0,0065
Rd minimum 0,004

diabaikan AP perhitungan 0,0076

diabaikan AP yang difjinkan 10
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15. MENARA DESTILASI 3 (D-330)
Dari Appendix A didapatkan :
P operasi = 14,696 psia
P desain = 1,1.14,696 = 16,1656 psia
T operasi = 128,3425 °C = 263,0615 °F = 723,0615 Rankine
N=139
Pada T operasi = 274,9181 °F:
Viskositas cairan = 0,24 cp
Dengan Tabel 8.1 (Branan,1994) diperoleh :
Efisiensi tray = 0,69
Nakal = 0,69 x 139 =201,4493 ~ 201
R =4,1082
F = 262,3712 kgmol/hari
D= 236,1353 kgmol/hart
B = 26,2359 kgmol/hari
BM rata-rata feed = 107 2703

Xylene (HK) Zixr = 0,8911 Xiwp = 0,0009

Toluene (LK) Zixr = 0,0998 - Xikp=0,0100

Dengan cara yang sama seperti perhitungan pada Menara Destilasi 1, maka

dapat diperoleh :

D menara=2 ft

Tinggi menara = 2.412 in =201 ft

Tinggi dish head dan dish bottom = 0,5 ft

Tinggi dish head dan dish bottom yang berbentuk ellipsoidal = 0,25.D
=0,252=05ft

Tinggi entrainment separator = 1 ft

Tinggi tanpa packing = 1 fi

Tinggi redistributors = 1 ft

Jumlah redistnbutors = H?“ﬂ'é-“— = —2— =335 =34 buah
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Tlngg] total = Hkolom + Hdish head t I'Idish bottorn T Hcm.rainment + Htanpa packing +

Hredistn‘butor

=201+205+1+2x1+34x1=239ft

Perhitungan tebal plate :
Perhitungan diambil dari Hesse & Rushton,1959

_ 86.670%t

Pc -1.386

dengan :
Pc =5.P=5.9,848 =49,24 psia
¢ =001

(= (B3A82F 1.386)x2x12
86.670

Diambil tebal plate =2/5 in=0,4 in
Do=2+204/12=20667 ft

+0,01 = 0,39741n

Perhitungan Tebal Isolator:

Data:

T, = 145°C =263°F

T: = 30°C = 86°F

k nikel pada suhu 145°C = 33,8627 Btu/jam.ft.°F (Kem, 1950)
Sebagai isolator digunakan Kalsium Silikat.

k kalsium silikat = 0,372 Btu.in/jam.ft’.°F = (0,372/12) Btu/jam. fi”.°F
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= 0,031 Btw/jam.ft’ °F

R, =1,00ft
R, = 10333 ft
Q =1.653.171,1156 k¥hari = (1.653.171,1156/(1,05506.24)) Btu/jam
= 65.287,4053 Btu/jam
A =ED2=22%=31416
4 4
As = ED2 =Z2,0667* =3,3545 £
4 4
A; =nR;’
oo PamA 3IASBUGE g

A,-A,  (m R})-33545
A,/ ) In(x R2)-1n3,3545

T: _Ta

Q ) (Rz ‘Rl)/(kA-AAlm)"'(Rs‘Rz)/(kB-Aslm)

T, ~T, .
R, ~RV(KpAp)+ (R -R (K g Apy)

293-86
(2,0667-1)/(33,8627.3,2469) +(R,-2,0667)/(0,03 1 Ay,,)

65.287,4053 =

65.287,4053 =

(Rs — 2,0667)/(0,031.Ap 1) = 0,0029 -

(m R2)-3,3545
In(x R2)-1n33545

(R3 —2,0667) = 0,0059 x [O, 031x

Dengan trial diperoleh: Ry = 1,0336 ft
Tebal isolator = R; — R, = 1,0336 — 1,0333 ft=0,0003 ft = 0,0036 in

16. KONDENSOR DESTILASI 3 (E-331)
Neraca Panas :
Fluida panas, Q = 32.779.412 8608 k}/han = 1.294.536,8650 Btu/jam
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C-53

Fluida dingin, Q = 45.355,4346 x 4,181 x (45-30) = 32.779.412,8608 kJ/hani

T fluida panas T fluida dingin Selisth
124 °C = 255,2 °F Higher T | 45°C=113°F 79°C=1422°F
123,5°C=2543°F | LowerT | 30°C=86°F 93,5°C=1683°F
0,5°C=0,9°F Selisih 15°C=27°F 14,5°C=26,1 °F |
- LaTD - A2
(2% )
At=LMID = 26, 1, =154,8837 °F
In(168.37 )
/142,2
T = T,+T, _ 255242543 _ 25475 °F
2
= tl;rt2 _ 113486 ~ 69,5 °F

Qr = 32.779.412,8608 kJ/hari = 1.294.536,8650 Btu/jam
Mol fluida panas = 893,5595 kgmol/hari
Massa fluida panas = 94.602,4973 kg/hari = 8.690,1066 Ib/jam

94.602,4973
893,5595

BM rata-rata =

= 105,8715 mendekati BM Xylene sehingga

pengambilan properties didekati dengan properties Benzene.
Cp pada Tc¢ = 0,5100 Btw/lb. °F (Gambar 2, Kern)

1.294.536,8650

= 1.994,3795 Btw/lb-°F

Panas sensible kondensat =

0,5.(255,2—254,3)

’ 1.994,3795
] S : 100 % = 0,1541 %
aglan yang (ereelub = 1504 536,8650 0
Diambit STHE :
ks Tube side

D=10in=0,8333 ft
Baffle space =24 in
Passes =1

No &L=52& 101t

OD, BWG, Pitch =0,75 in, 16, 1 in-triangle

Passes = 2
ID =062 in= 0,05167 ft

—
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Appendix C Perhitungan Spesifikasi Alat

Dengan cara yang sama seperti perhitungan pada Kondensor Menara Destilasi

1 maka dapat diperoleh :

Kesimpulan
300 h 5704
uc 196,5993
ub 102,076
Batasan UD pada kondensor untuk light organics 75-150 Btw/ft’ jam.°F
Rd perhitungan | 0,0071
Rd minimum 0,004
1,9181 AP perhitungan 3,2265
2 AP yang diijinkan 10

17. AKUMULATOR DESTILASI 3 (H-332)

Feed = destilat dari kondensor menara destilasi 1 = 236,1353 kgmol/hart

= 24.999,9993 kg/hari = 2.296,4791 1b/jam

BM rata-rata = 105,8715 mendekati BM Xylene maka properties feed didekati

dengan properties Xylene.

Sg = 0,865

Densitas = 0,865.62,5 = 54,0625 Ib/ft’

Volume feed = 2.296,1353 x 54,0625 = 42,4782 ft’
Mencari Diameter tangki :

Diinginkan Volume feed = 0,8. Volume tangki

42,4782

Volume tangki = = 53,0978 ft’

Volume tangki = Volume silinder + 2. Volume tutup
Volume silinder = n/4.H.D’

H silinder = 1,5.Dt

Dipilih tutup berupa torispherical :

Volume tutup = 0,000049.D°

n.1,5D.D°
4

Volume tangki = +2.0,000049.D%= 33,9147 &
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Appendix C Perhitungan Spesifikasi Alal C-

L
AW

t= 330833}2 = 40,8354 in=3,4029 ft
Mencari Tinggi tangki :

H silinder = 3,4029.1,5 = 5,1044 ft
Diambil Dt= 3,5 ft dan H silinder = 5,5 ft

Re=Dt-0,5=35-05=3ft

2 2
H tutup = Re - '(Rcz - —Z—J =3- ’(32 - 3’45 J =0,5292 ft

H tangki = 5,5 + 2.0,5292 = 6,5583 ft

Mencari Tebal silinder dan Tebal tutup :
P operasi = 7,3480 psi
P desain = 1,1.7,3480 = 8,0828 psi
Dipilih bahan konstruksi Carbon Steel SA-283 Grade C:
f=12.650 pst
E = 0,85 (double welded butt joint)
c=2/16=0,125
_ PD. tom 8,0828.3,5
2fE 2x12.650x0,85
Kisaran rc/ri = 0,025 - 0,19.

Diambil re/r1 = 0,19,

= %{uﬁ} =0,25.(3./0,19 }=0,859
rt

= _VPRe 0,859.8,0828.3
 2fE-2P (2x12.650%0,85) - 2.8,0828

+0,125=10,1262 in

+0,125=0,1267 in

18. REBOILER DESTILASI 3 (E-333)
Neraca Panas :
Fluida panas, Q = 33.063.422,3130 ki/hari = 1.305.753,0728 Btu]_|am
Fluida dingin, Q = 17.196,3501 x 1,922,7 = 33.063.422,3130 kJ/hari
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Appendix C Perhitungan Spesifikasi Alat

(-36

T fluida panas T fluida dingin Selisih
204 °C = 3992 °F | Higher T | 1454625 °C = 293,8325 °F | 58,5375 °C =105,3675 °F
204 °C=399,2°F | LowerT 145 °C =293 °F . .59°C=106,2 °F
0 Selisih 0,4625 °C = 0,945 °F 0,4625 °C = 0,8325 °F
At=LMTD= —A—z:zét—l——
(a0
At=LMTID = 0’83,25 =105,7832 °F

106,27
In("™™%105,3675)
T, _ 399243992

T,

) 2

bty 293,945+293

‘ 2

Diambil STHE :

= 3992 °F

=293,4725 °F

Shell

Tube side

D=10in=0,8333 f
Baffle space =12 in
Passes = 1

No. &L=52& 121t

OD, BWG, Pitch=0,75 in, 16, 1 in-triangle
Passes =4

ID=0,62in= 005167 ft

Dengan cara yang sama seperti perhitungan pada Reboiler Menara Destilasi 1

maka diperoleh :
Kesimpulan
300 h 1500
ucC 250
UbD 100,7719

Batasan UD pada reboiler untuk light organics 100 - 200 Btw/ft’.jam.°F

Rd perhitungan 0,0059

Rd minimum 0,004
diabaikan AP perhitungan 0,0039 |
diabaikan AP yang difjinkan 10 !

Universitas Katolik Widya Mandala Surabaya




~
1

L

~]

Appendix C Perhitungan Spesifikasi Alat

19. COOLER DESTILAT KELUAR MENARA DESTILASI I (E-316)
Fungsi : Mendinginkan aliran keluar destilat sebelum ditampung

Tipe : Shell & Tube Heat Exchanger (STHE)

Dasar pemilihan :
1. Luas perpindahan panas besar
2. Perawatannya mudah

Aliran Panas:
Suhu masuk HE = 70°C = 343 K = 158°F
Suhu keluar HE = 30°C = 303 K = 86°F

Komponen Kg/hari Kgmol/hari Lb/jam
Benzene 14.764,3390 189,2864 1.356,2276

Air 381,3182 21,1843 35,0273

Toluene 477,6316 5,1916 43,8744

Mixed Xylene 436,5193 4,1181 40,0979

Cumene 0,5153 0,0043 0,0473
Total 16.060,3233 219,7848 1.475,2745

om0 1 grgno

Karenan Mr campuran mendekati Mr benzene maka untuk sifat-sifat fisiknya
didekati dengan sifat fisik benzene.

Aliran Dingin (air):

Suhu masuk HE = 25°C = 298K = 77 °F

Suhu keluar HE =45°C =318 K = 113 °F

w air = 10.356,9387 kg/hari = 951,5711 Ib/jam
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Appendix C Perhitungan Spesifikasi Alat

C- 358

Diambil:

[D shell =15,251n

OD tube = 1 in

Tipe pitch: 1,25 in square pitch
Jumlah passes shell =2

Jumlah passes tube = 4

Jumlah tube = 68 (Kern, 1950, tabel 9)
BWG =13

Panjang tube= 16 ft

Jarak antar baffle =5 in

Asumsi: aliran counter-current

Cara perhitungan spesifikasi alat heat exchanger diambil dan Kem, 1950.

Mencari At:
Aliran Panas Aliran Dingin
158 Temperatur tertinggi 113 45
86 Temperatur terendah 77 9
9 Selisih suhu 36 - 36
(Ti~T2) (t2—t1)

— (Tl‘ 2)"(T2" 1)

MTD = In (Tlitz)/ (Tz ’ttl)
_ (158-113)-(86-77)
In (158 —113)/(86 - 77)

=2237°F
R = (Tl—Tz) ___.12_ =7
(t,-t) 36

(t,-1,) 36
S =2 o= =0
(r,-t,) (158-77) Adaa

Fr =0,7000

Persamaan (5.14)

[Fig.19]
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Appendix C Perhitungan Spesifikasi Alat

At =LMTD x Fr=22,37 x 0,7000 = 15,66 °F

Mencari T, dan t::

Diambil: F, = 0,5 (untuk zat organik dengan p < 1)

T,+T, _ 158+86

T. =Ta+F(Ti-T2) = 5

t,+t,
2

_113+77

te =t +F(-t)=

Aliran Panas: Bagian Shell
Flow Area, a5
C’ =P;—OD pipa=125-1
=(,251n
a, =(ID.C’.B)/(144.Py)
= (15,25.0,25.5)/(144.1,25)
=0,1059 ft*
Mass velocity, G
G, = W/a,
=1.475,2745/0,1059
= 13.930,4611 Ib/jam. ft’
Reynolds number, Re;
Pada T, = 122 °F, p = 0,44 cp
p = 0,44 x 2,42 lb/ft jam
= 1,0648 Ib/ft.jam
[Fig. 14]
D, =0,99/12 fi = 0,0825 ft
[Figure 28]

Res=D..Gs/p

_ 0,0825x13.930,4611
1,0648

= 1.079,3229

=122 °F Persamaan (5.28)

=95 °F Persamaan (5.29)

Aliran Dingin: Bagian Tube

Flow Area, a;

a, =0515in° [Tabel 10]
a, =N.a/144.n

= (68.0,515)/(144.4)

= 0,0608 ft’

Mass velocity, Gy
G; = wia
=951,3711/0,0608
= 15.647,9088 Ib/jam.ft’
Reynolds number, Re;
Padat. =95 °F, u=0,77cp
n=077x242
= 1,8634 Ib/ft jam [Figure 14}

IDtube =0,810in= 9—18—51-9-

=0,0675 ft [Tabel 10]
Re.=ID.G/u

_ 0,0675x15.818,0265
1,8634

= 572.9939
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Bab IV Neraca Panas

C- 60

m =17 [Figure 28]

Pada T, = 122 °F,

Cp = 0,43 Btu/lb.°F [Fig. 4]

k = 0,0887 Btwjam.ft*.(°F/ft)
[Tabel 4]

(Cp.wk)"” =1,7285

. L Cp.y)m

€

[Pers. (6.15b)]
h
e _17 0,0887
0, 0,0825
= 31,5801
Tube wall temperature:
h /o,
hio/(pl + ho/q)s

.1,7285

t, =t

(T.-t)=

31,5801
95 + {122-95)ty
18,6878 + 31,5801

=111,9624 °F
[Pers. 5.31}
Pada t, = 111,9624 °F, p = 0,47
cp = 047 x 242 = 1,1374
Ib/ft. jam

L/D = 16/0,0675 = 237,0370
ju =25 [Figure 24)
Pada t, =95 °F,
cp = 1 Btw/lb.°F [Fig. 4]
k = 0,3602 Btw/jam.f*.(°F/ft)

{Tabel 4]
(Cp.px)'? =1,7296

13

b= jﬂ%{i‘iﬂ) ry

[Pers. (6.15a)
b _ 2’5‘0,3602
o, 0,0675

=23,0714

h. h.

—-3‘—’-=—l~x-[9- [Pers. 6.5]
¢ ¢ OD

.1,7296

= 23,07141{9-’%19

= 18,6878

Pada t, = 111,9624 °F, pu = 0,65
cp = 0,65 x 2,42 = 1,573 Ib/ft jam
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Appendix C Perhitungan Spesifikasi Alat

C- 61

@5 = (W) [Figure 24 insert]

o = (W) [Figure 24 insert]

= (1,0648 /1,1374)"" = (1,8634 /1,573
=(,9908 = 1,0240
Corrected Coefficient, Corrected Coefficient,
h, h,

h, = 2.0, [Pers. 6.36] h, = =0, [Pers. 6.37]
=31,5801 x 0,9908 = 18,6878 x 1,0240
=31,2899 =19,1364

Clean overall coefficient, Uc:
h .h .
Uy =—22= 19,1364x31,2899 _ 1, 8743 Bewjam.f€.°F
h,+h, 19,1364+31,2899
(Persamaan 6.38]

Design overall coefficient, Up:
a” =0,2618 ft*/lin ft [Tabel 10}
Total surface area, A =N, L.a” = 68 x 16 ft x 0,2618 ft/li ft =284,8384 ft’
Q = 1.117.383,5995 ki/hari
= 44.127,9643 Btu/jam (beban panas HE)

_ Q _ 44.127,9643 Btufjam _ 9,894 Btw/jam £ °F
A At 2848384 ft"x 15,66 °F

Up

Dirt factor, Rn: : B
g -Ue~Us _ 11,8743 - 9,8944
Ty U, 11,8743x9,8944

= 0,0169 jam.ft °F/Btu

[Persamaan 6.13]
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Bab IV Neraca Panas

C-62

Pressure Drop

Untuk Re, = 1.079,3229,
f =0,0032 ft%in® [Fig. 29]

sg =0,88 [Tabel 6]
D, =IDJ/12=1525/12 ft
=1,2708

No. of crosses, N+1
N+1 =(12.L/B) x 2 passes
=(12.16/5)x2 =76,8=77
_ £GIDs(N+1)
*522x10°De.sg.o,
[Pers. 7.44}

0,0032 x13.930,4611 *x1,2708x77

5,22.10"° x0,0825x0,88x0,9908
=0,0162 psi

AP, yang ditjinkan = 10 psi

Untuk Re, = 566,8315,
f =0,0009 fi*/in> [Fig. 26}

sg =1 [Tabel 6]
_ fGILn _
Y 5,22x10"D.sg.g,
[Pers. 7.45]

0,0009x15.647,9088° x16x4
522.10" x0,0675x1x1,0240

=(0,0039 pst

w air = 431,5391 kg/jam

paic pada 95 °F = 994,0165 kg/m’
V = Velocity = 2

a,

_ 431,5391(3,2808)’
994,0165.0,0608
=252,1577 fi/)am
= 0,0700 s
V¥2.g> = 0,07007/2.32,174
=0,0001 ft

AP;= —— [Pers. 7.46]

_ A4, 0001.(-_-62’5 ]
144

= (),0005 psi
AP = AP, + AP, [Pers. 7.47)
= 0,004 psi + 0,0005 psi
=0,0044 ps1
AP yang dijjinkan = 10 psi
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Appendix C Perhitungan Spesifikasi Alat C-63

20. COOLER DESTILAT KELUAR MENARA DESTILASI HI (E-317)
Fungsi : Mendinginkan aliran keluar destilat
Tipe : Shell & Tube Heat Exchanger (STHE)
Dasar pemilihan :
I. Luas perpindahan panas besar

2. Perawatannya mudah

Aliran Panas:
Suhu masuk HE = 123,5°C = 396,5 K = 254 3°F
Suhu keluar HE = 30°C =303 K = 86°F

Komponen Kg/hari Kgmol/hari Lb/jam
Toluene 219,4796 2,3856 20,1610
Mixed Xylene 24.754,2973 233,5311 2.273,8885
Cumene 26,2230 02185 2,4088
Total 25.000 236,1353 2.296,4583
Mr campuran = 25.000 ke/han - = 105,9 kg/kgmol
236,1353 kgmol/han

Karenan Mr campuran mendekati Mr para xylenc maka untuk sifat-sifat
fisiknya didekati dengan sifat fisik para xylene.

Aliran Dingin (air):

Suhu masuk HE = 25°C = 298K = 77 °F

Suhu keluar HE =45°C =318 K= 113 °F

w air = 47.284 4770 kg/hari = 4.343,4733 Ib/jam
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C- 64

Diambil:

ID shell =12in

OD tube =11n

Tipe pitch: 1,25 in square pitch
Jumlah passes shell =2

Jumiah passes tube =4

Jumlah tube = 40 (Kern, 1950, tabel 9)
BWG =13

Panjang tube= 16 ft

Jarak antar baffle =5 in

Asumsi: aliran counter-current

Cara perhitungan spesifikasi alat heat exchanger diambil dari Kern, 1950.

Mencari At:
Aliran Panas Aliran Dingin
2543 Temperatur tertinggi 113 1413 B
86 Temperatur terendah 77 9
168.3 Selisih subu 36 1323 B
(Ty-T2) (ta—t)
LMTD = (T -t ) (T,-t) Persamaan (5.14)

In (T, -, (T, - t,)

_ (2543-113)-(86 -77)
In (254,3-113)/(86-77)

=48,05 °F
R = 0oT) 1683y s
(t,-t,) 36
_(-t) 3 = 0,2030
(T -1) (2543-77)
Fr =0,9250 [Fig. 19}
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At = LMTD x Fp =48,05 x 0,9250 = 44,44 °F

Mencari T, dan t ;.

Diambii: F, = 0,5 (untuk zat organik dengan p < 1)
T+T, _ 2543 +86

T, =Ta+F(Ti - T2)= >

t,+t,
2

113+77
t. =i + Fc.(tz—tt) = =

Aliran Panas: Bagian Shell
Flow Area, a,
C =Pr-ODpipa=125-1
=(0,251n
a; =(ID.C’.B)/(144.P1)
=(12.0,25.5)/(144.1,25)
=0,0833
Mass velocity, Gs
G, = Wla,
=2.296,4583/0,0833
= 27.557,5000 Ib/jam.ft*
Reynolds number, Re;
Pada T, = 170,15°F, p= 0,38 cp
p=0738 x 2,42 Ib/ft jam
=0,9196 1b/ft. jam
[Fig. 14]
D. =0,99/12 ft=0,0825 ft
[Figure 28]

Re.= D..GJ/u

_ 0,0825x27.557,5000
0,9196

=12.472,2638

= 170,15 °F Persamaan (5.28)

=95°F Persamaan (5.29)

Aliran Dingin: Bagian Tube
Flow Area, a,
a, =0515in
a =N.a//144.n
=(40.0,515)/(144.4)
=0,0358 f’

[Tabel 10]

Mass velocity, G
Gy = w/a,
=4.343,4733/0,0358
=121.448,5725 Ibfjam.ft’
Reynolds number, Re;
Padat.=95°F, u=0,77 cp
n=077x242
= 1,8634 Ib/fLjam [Figure 14]

D tube =0.810in= 9%9 ft

~0,0675 ft [Tabel 10]

_ 0,0675x121.448,5725
1,8634

=4.399,3660
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Ju =26 [Figure 28]

Pada T. = 170,15 °F,

Cp = 0,44 Btwlb.°F [Fig. 4]

k = 0,0900 Btufjam.f*.(°F/ft)
[Tabel 4]

(Cp.wk)'"” = 1,6505

_ . k (Cpu v
(2

e

[Pers. (6.15b)]
h, _ 2. 0,0900
0, 0,0825
= 46,8128
Tube wall temperature:
N h /e,
hia/(pt + ho/(Ps

.1,6505

t

w ‘o

(L.-t)=

46,8128
95+ (170,15 - 95}t
46,8128 +119,6021

=116,1398 °F
[Pers. 5.31}
Pada t, = 116,1398°F, n = 0,50
cp = 0,50 x 242 = 1,2100
1b/ft.jam

L/D = 16/0,0675 =237,0370

ju =16 [Figure 24]

Pada t, = 95 °F,

cp =1 Buww/lb.°F [Fig. 4}

k =0,3602 Btwjam.fi’ (°F/ft)
{Tabel 4]

(Cp.wk)"” = 1,7296

k (cpp 173
hl:JHI—)-(T} 9,

[Pers. (6.15a)

h; _16. 0,3602

9, 00675
= 147,6570
h, h,

-«-'i=-—‘x—-Hl [Pers. 6.5]
¢, o, OD

.1,7296

= 147,6570x 0,810

= 119,6021

Pada t,, = 116,1398°F, p = 0,65
cp = 0,65 x 2,42 = 1,573 Ib/ft jam
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C-67

Qs = (|,L/pw)0’14 [Figure 24 insert]

o = (W) [Figure 24 insert}

= (0,9196/1,2100)>** = (1,8634/1,573)""
=0,9623 =1,0240 -
Corrected Coefficient, Corrected Coeflicient,

h

s

h, = —*.0, [Pers. 6.36)

he = Eii.(pt [Pers. 6.37]

1

= 46,8128 x 0,9623 =119,6021 x 1,0240
= 45,0483 =122,4728
Clean overall coefficient, Uc:
h,h, 122,4728x45,0483 - 32,9343 Btu/jam. f2oF

© T h. +h, 122,4728+450483

[Persamaan 6.38]
Design overall coefficient, Up:
2’ =0,2618 ft!/lin ft [Tabel 10]
Total surface area, A =N, L.a” =40 x 16 ft x 0,2618 f*/li ft = 167,5520 ft*
Q =5.101.401,1857 k¥/hari
= 201.465,6823 Btw/jam (beban panas HE)
Q _ 201.465,6823 Btu/fjam

Up= = . =27,0558 Btw/jam.ft’ °F
A At 1675520 ft’x 44,44°F

Dirt factor, Rp:

R, = Ug-Up 329343270538 _, 4066 jam . °F/Btu

UoU,  32,9343x27,0558

[Persamaan 6.13]
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C-068

Pressure Drop

Untuk Re, =2.472,2638,
f =0,0028 ft'/in* [Fig 29]

sg =0,86 [Tabel 6]
D, =IDy12=12/12 ft
=1ft

No. of crosses, N+1

N+1 = (12.L/B) x 2 passes
=(12.16/5)x2 =76,8
=77

fG2Ds(N+1) _
5,22x10" De.sg.0,

s =

[Pers. 7.44]

0,0028 x27.557,5000” x1x77 _
5,22.10' x0,0825x0,86x0,9623

0,0459 psi

AP, yang diijinkan = 10 psi

Untuk Re, = 4.399,3660,
f =0,00026 ft*/in" [Fig. 26]

sg =1 [ Tabel 6]
_ £GZLn _
' 522x10°Disg.o,
[Pers. 7.45]

0,00026x121.448 5725 x16x4
5,22.10'° x0,0675x1x1,0240

=1{,068 psi

w air = 1.970,1865 kg/jam
pair pada 95 °F = 994,0165 kg/m’

V = Velocity = >

a,

_ 1.970,1865(3,2808)’
994,0165.0,0608

= 1.957,0788 ft/jam
=0,5436 ft/s
V¥2.g’ =0,5436%/2.32,174
=0,0046 ft
_4n V?

AP= ——— [Pers. 7.46]
sg 2.g

= %.0,0046.(62—’5)

144
=0,0319 psi
APt = AP+ AP, [Pers. 7.47]
= 0,068 psi + 0,0319 psi
= (0,0999 psi
APt yang dijjinkan = 10 psi
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21. INTERMEDIATE TANK RECYCLE MENARA DESTILASI I (F-140)
Fungsi : Menampung sementara produk destilat pada menara destilasi II
sebelum direcycle.
Tipe : Fixed conical roof
Dasar pemilihan :
1. Sesuai untuk penyimpanan liquid
2. Cocok untuk kondisi penyimpanan pada tekanan atmosferik

Perhitungan diameter, tinggi dan volume tangki:

Suhu penyimpanan : 1076 °C

Tekanan penyimpanan : I bar = 0,9869 atm

Komponen : Benzene = 390,8064 kg/hari (5,66 % berat)
Toluene = 6.145,4299 kg/hari (89,06 % berat)
Mixed xylene = 363,8925 kg/hari (5,28 % berat)

Total rate massa = 6.900,1287 kg/han

Total rate mol = 75,2414 kgmol/hari (dari Neraca Massa)

BM campuran = 6.900,1287/75,2414 = 91,7048 kg/kgmol

Karena BM campuran mendekati BM toluene (=92 kg/kgmol), maka untuk

propertiesnya didekati dengan properties toluene.

s.g toluene = 0,866 (Himmelblau, 1996, Tabel D.1)

p air =1 g/em® = 1000 kg/m’ (Geankoplis, 1997, App. A.2)

p toluene =s.g toluene x p air

= 0,866 x 1 g/em’ = 0,866 g/cm’ = 866 kg/m’

Poampuran = P toluene = 866 kg/m’
Rate massa liquid total _ 6.900,1287 kg/hari

Volume liquid = 3
P casupuran 866 kg/m
— 7.9678 m’/hari = 281,3705 ft’/hari = 11,7238 ft'/jam
Untuk waktu penampungan 2 jam:

Volume liquid total = 11,7238 f*fjam x 2 jam = 23,4476 ft’
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Diasumsi:

Volume liquid total = 80 % x Volume tangki

_ 2344761

=29.3095 f’
80 %

Volume tangki

Hengi/Di = 1,5 (Ulrich, 1984)
Volume tangkl = Volume silinder (shell) + Volume konis (head)

D3

=ID’H,, +0,131.==—  (Brownell, 1959)
4 tga
Dimana:
tgo= (O,S.Di)/Hkoms
Hyonis = (0,5.D)tg o
o = 60°
n D, 3
Volume tangki = —.Di H gy +0,131.——
4 tga
Volume tangki = —.D.’.(H )+01312—3-
g 4 It O umgh koms g o
3
=Zp2a,sDp,- 05D, 0.131.2:
4 tga tg a
3
293095 ¢ = ~.D.> (15D-05D)+ 31—
4 tg 60° te 60°

=1,1781.D - 0,2267.D; + 0,0756.D; = 1,027.0;
D} =285389
D: =3,0559 ft ~ 3 fi (distandarkan dari Brownell, 1959)
Hinngs = 3,0559 ft x 1,5 =4,5839 fi
Hionis = (0,5.Di)/tg @ = (0,5.3,0559 ft)/tg 60° = 0,8822 ft
Hapent' = Huangsi — Hicons = 4.5839 ft - 0,8822 ft
=3,7017fi= 4 ft
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Jadi: D; =3ft=36m
Hshell =4ft

Volume shell = %.Df.Hwu ~E e A 4f=282743 1

r
7
Volume liquid = 21,9210 ft’

Karena volume shell > volume liquid, maka seluruh liquid berada di dalam

shell.

Volume liquid = %.Df.anmd = -;3.32 £ H, = 23,4476 £

23,4476 ft*

Hiiquia = —n—-—z———
Sl e S s
3)

Perhitungan tebal dinding shell:

=33172 ft

Jumlah course = 1

p.D,

t=——21+4cC rownell, 1959
2fE ® )
Diambil:

c=3mm=0,1in {Ulrich, 1984)

f = f allow = 10.200 psia untuk jenis Carbon steel SA-135 Grade A
(Brownell, 1959)

E double-welded butt joint = 80 % (Brownell, 1959)
Decenpuren = 866 kg/m® = 54,0640 1o/’

Untuk course 1:

p= 1,1 x p operasi dalam bar (Ulrich, 1984)

H. -
p operasi = 14,696 psia + p. 1‘:“4‘“ (Brownell, 1959)
operasi - 14,696 psia + p. —
p ope psia + p.—7
= 14,696 psia + 54,0640 3’3:22 = 15,9414 Ib/in* = 1,0991 bar

p=1,I x 1,0991 bar = 1,2090 bar = 17,5356 1b/in®
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22,

(o PD; 17,5356 Ib/in® x 36 in
2fE 2 x 10.200 Ib/in”x 80 %

+0,1in

=(,1387 in =~ 3/16 in (distandarkan dari Brownell, 1959)

Perhitungan Tebal Tutup Atas:
p=1,1 xpoperasi=1,1x1 bar (Ulrich, 1984)
= 1,1 bar = 16,1656
Untuk daerah menjauhi knuckle:
p.D, 1
2fE-p cosa

+c {Brownell, 1959)

{ = 16,1656 Ib/in® x 36 in 1,
2 x 10,200 Tb/in? x 0,8-16,1656 Ibfin® cos 60°

0,1

=0,1357 in= 3/16 in
Untuk daerah di sekitar knuckle:

_pDiz __ 16,1656 Ib/in® x36inx 3,2
2fE 2 x 10.200 Ib/in” x 0,8

0,1

=0,21411in = 1/41n
Maka tebal konis dipilih harga terbesar yaitu 1/4 in

INTERMEDIATE TANK RECYCLE MENARA DESTILASI I (F-150)

Fungsi : Menampurig sementara produk bottom pada menara destilasi I
sebelum direcycle

Tipe : Fixed conical roof

Dasar pemilihan :

1. Sesuai untuk penyimpanan liquid

2. Cocok untuk kondisi penyimpanan pada tekanan atmosferik

Perhitungan diameter, tinggi dan volume tangki:
Suhu penyimpanan : 1454625 °C
Tekanan penyimpanan : 1 bar
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Komponen : Mixed xylene = 27,8167 kg/hari (0,88 %)
cumene = 3.116,8208 kg/hari (99,12 %)

Rate massa liquid total = 3.144,6375 kg/hari = 26,2359 kgmol/hari
s.g para xylene = 0,861
s.g meta xylene = 0,864
s.g ortho xylene = 0,880
s.g ethylbenzene = 0,867
s.g cumene = 0,862 (Himmelblau, 1996, Tabel D.1)
pair=1 g/cm3 =1.000 kg/m3 (Geankoplis, 1997, App. A.2)
p para xylene = s.g para Xylene x p air

=0,861 x 1 g/em’ = 0,861 g/em’ = 861 kg/m’
p meta xylene = s.g meta xylene x p air

= 0,864 x 1 g/em’ = 0,864 g/em’® = 864 kg/m’
p ortho xylene = s.g ortho xylene x p air

= 0,880 x 1 g/em® = 0,880 g/cm’® = 880 kg/m’
p ethylbenzene = s.gethylbenzene x p air

=0,867 x 1 g/em® = 0,867 g/em’ = 867 kg/m’
p cumene = S.g cumene X p air

=0,862 x 1 g/em’® = 0,862 g/cm’® = 862 kg/m’
_ Z_' _0 767‘7 0, 1336 0, 0787 0,0200

p mixedslene 1 P 864 880 7

Pmixed xylene ~ 862,99 kg/n‘l3

-11588.107°

_yE 0,0088 09912 100
P 'p; 862 99 862

Peampuran = 862,01 kg/m’

Volume liquid = 3.144,6375 kgfhan _ 5 o190 m¥/hari

862,01 kg/m*
= 128,8232 ft’/hari = 5,3676 ft'/jam
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C-74

Untuk waktu penyimpan 2 jam:
Volume liquid total = 5,3676 ft’/jam x 2 jam = 10,7352 f’
Diasumsi:
Volume liquid total = 80 % x Volume tangki
10,7352 ft’

Volume tangki = ———= 13,4190 ft’
80 %
Hiang/D; = 1,5 (Ulrich, 1984)
Volume tangki = Volume silinder (sheli) + Volume konis (head)
n D/’
= =D, H,, +0,131.= (Brownetl, 1959)
4 tga
Dimana:
tg & = (0,5.D;) Hionis
Hionis = (0,5.Di)tg
o = 60°
n D’
Volume tangki = —.DH,_, +0,131.—
4 tga
i D, ?
Volume tangki = =~.D,>.(H,,u5 = Hyoie) + 0,131.—~
4 tga
3
=2 Dp2,5D, J93D; L)+ 01313-
4 tga tga
5 3
1341908 =ZEp2asD 22D o131 B
4 tg 60° tg 60°

=1,1781.D7 —0,2267.D; + 0,0756.D = 1,027.D;
D = 13,0662 ft’
D, =2,3553ft~25ft
Humgi = 2,3553 ft x 1,5=3,5330 ft
Hyonis = (0,5.D)/tg o = (0,5. 2,3553 ft)ftg 60° =0,6799 ft
Hene' = Heangii — Hicomis = 3,5330 ft — 0,6799 fi
=2,8531.ft~3 fi
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Jadi: D; =25ft=301n
Hshell =3 ft

Il

Volume shell = g—.Df.HM 7":-.2,52 £i23 ft= 14,7262 ft

Volume liquid = 10,7352 ft’
Karena volume shell > volume liquid, maka seluruh liquid berada di dalam
shell.

Volume liquid = 35.1[),.2.}1,;@id = %:-.2,52 ft2 Hy g = 10,7352 £

10,7352 ft*

Hiquda = ————
[5)2,52 fi?
4

Perhitungan tebal dinding shell:

=2,1870 ft

(=P (Brownell, 1959)
2fE

Diambil;

¢c=3mm=0,1in (Ulrich, 1984)

f = f allow = 10200 psia untuk jenis Carbon steel SA-135 Grade A
(Brownell, 1959)

E double-welded butt joint = 80 % (Brownell, 1959)
Peampuran = 862,01 kg/m’® = 53,8149 Ib/ft’

p= 1,1 x p operasi (Ulrich, 1984)

. . H]iquid
p operasi = 14,696 psia + p. T (Brownell, 1959)

p operasi = 14,696 psia + p. -I:IH‘Q“-'“—”—
144

2,1870
144

p=1,1x 15,5133 psia = 17,0646 psia

_PD . 15,5133 Ib/in? x 30in
2.fE 2 x 10,200 1b/in’x 80 %

= 14,696 psia + 53,8149. = 15,5133 Ib/in’

t +0,1in
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=0,1285 in ~ 3/16 in (distandarkan dari Brownell, 1959)

Perhitungan Tebal Tutup Atas:

p=1,1 xpoperasi= 1,1 x 1 bar (Ulrich, 1984)
=1,1 bar=16,1656
Untuk daerah menjauhi knuckle:
- pD 1 (Brownell, 1959)
2fE-p cosa
16,1656 Ib/in® x 30 in 1
+0,1

t= .
2 x 10.200 Ib/in? x 0,8 - 16,1656 Ib/in® cos 60°
=0,1297 in~3/16 in

Untuk daerah di sekitar knuckle:
_pbh.z 16,1656 Ibfin® x 30 in x 3,2
t - +c= ) +0’I
21LE 2 x10.200 Ib/in® x 0,8

=0,1951in = 1/41n
Maka tebal konis dipilih harga terbesar yaitu 1/4 in

23. TANGKI PENYIMPAN MIXED XYLENE (F-350)
Fungsi : Menyimpan mixed xylene
Tipe : Fixed conical roof
Dasar pemilihan :
1. Sesuai untuk penyimpanan liquid
2. Cocok untuk kondisi penyimpanan pada tekanan atmosferk

Perhitungan diameter, tinggi dan volume tangki:

Suhu penyimpanan : 30°C

Tekanan penyimpanan : 1 bar = 0,9869 atm

Komponen : Toluene = 219,4796 kg/han (0.88 %% berat)
Mixed xylene = 24.754,2973 kg’han (99,02 % berat)
Cumene = 26,2230 kg/hari (0,1 % berat)

Total rate massa = 25.000 kg/han
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Mixed xylene terdiri dari: 76,77 % berat para xylene, 13,36 % berat meta
xylene, 7,87 % berat ortho xylene, dan 2 % berat ethylenzene
s.g toluene= 0,866
s.g para xylene = 0,861
s.g meta xylene = 0,864
s.g ortho xylene = 0,880
s.g ethylbenzene = 0,867
s.g cumene = 0,862 (Himmelblau, 1996, Tabel D.1)
p air suhu 30°C = 0,99568 g/em® = 995,68 kg/m® (Geankoplis, 1997, App.
A2)
p toluene = s.g toluene x p air

— 0,866 x 0,99568 glem® = 0,86226 g/em’® = 862,26 ke/m’
p paraxylene  =s.g para xylene x p air

- 0,861 x 0,99568 g/em® = 0,85728 glem’ = 857,28 kg/m’

p meta xylene = s.g meta xylene x p air

~ 0,864 x 0,99568 g/em® = 0,86027 g/em” = 860,27 kg/m’

p ortho xylene = s.g ortho xylene x p air
— 0,880 x 0,99568 g/em® = 0,87620 g/cm’ = 876,20 kg/m’
p ethylbenzene =s.g ethylbenzene x p alr
~ 0,867 x 0,99568 giem’ = 0,86325 g/om’ = 863,25 kg/m’
p cumen¢ = s.gcumene X p air
~ 0,862 x 0,99568 g/em’ = 0,85828 g/om® = 858,28 kg/m’

BN ). 07677  0,1336 , 00787 00200 _, 4300
P P 857,28 86027 87620 863,25

Pmixed xylene — 859,26 kg/m‘

Z"‘ _ 0,0088 09902 N 0,0010

= =1,1505.10"
862,26 869 26 85828

Peompuran 1+ Ps

Peampuran = 869,19 kg/m’
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Rate massa liquid total _ 25.000 kg/hani

Volume liquid = S
P campuran 869,19 kg/m
= 28,7624 m’/hari = 1.015,6975 ft*/hari
Untuk waktu penampungan 7 han:

Volume liquid total = 1.015,6975 ft’/hari x 7 hari = 7.109,8825 ft’
Diasumsi:
Volume liquid total = 80 % x Volume tangki

3
Volume tangki = 7.109.88250 8.887,3531 ft’
80 %

Hignga/Ds = 1,5 (Ulrich, 1984)
Volume tangki = Volume silinder (shell) + Volume konis (head)

3
-Xp2H,, +0131.2% (Brownell, 1959)
4 tga
Dimana:
tg o = (0,5.D;)/Hyonis
Hionis = (O,S.Di)/tg a
o =60°
n D, 3
Volume tangki = —.D.>H,, +0,131.——
4 tg a
. T 2 D ’
Volume tangki = —.D;" (H . ~Hyomis) + 0,131.——
4 tga
3
=Ep2a,sD, -2 95D, g131.20
4 tga tga
5D. .
88873531 f = ZD.2(1,5.D, _95Di, 64312
4 tg 60° tg 60°

=1,1781.D - 0,2267.D3 + 0,0756.D; = 1,027.D/
D = 8.653,7031 ft’
D; =20,5306 ft ~ 20 ft (distandarkan dari Brownell, 1959)
Huangid = 20,5306 ft x 1,5 = 30,7959 f
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Hionis = (0,5.D;)tg a =(0,5.20,5306 ft)/tg 60° = 59267 ft
Hunett = Hiangid — Hiconis = 30,7959 ft — 5,9267 ft
= 24 8692 ft ~ 30 ft (distandarkan dari Brownell, 1959)

Jadi: D; =20ft=2401n
Hshcll =30 ft

Volume shell = %.Dﬁ.Hs,w,, = -;‘-_202 ft? 30 ft = 9.424,7780 f’

Volume liquid = 7.109,8825 ft’
Karena volume shell > volume liquid, maka seluruh liquid berada di dalam
shell.

Volume liquid = = D> H,;, = —.20% i Hyy = 7.109,8825 £’
4 i lig 4 liquid

7.109,8825 fi°

Hjquia = -
Hzoz 2

4

=22,6315 i

Perhitungan tebal dinding shell:
1course=6ft
Jumlah course = Hgpey 7 6 ft = 30 ft / 6 ft = 5 courses

t= %+c (Brownell, 1959)

Diambil:

¢c=3mm=0,11n (Ulrich, 1984)

£=fallow = 13.300 psia untuk jenis Nickel tipe SB-162  (Brownell, 1959)
E double-welded butt joint = 80 % (Brownell, 1959)

Peampuran = 869,19 kg/m® = 54,2632 Ib/ft’
Untuk course 1:
p=1,1 x poperasi dalam bar  (Ulrich, 1984)

H,. .
p operasi = 14,696 psia + p. _l’ﬁ"’— (Brownell, 1959)
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p operasi = 14,696 psia + p i
’ C 144
= 14,696 psia + 54,2632, zgi%S_ = 232412 1b/in® = 1,6024 bar

p=1,1 x 1,6024 bar = 1,7626 bar = 25,5644 Ibfin®

_pD, , _ 255644 1b/in’ x 240 in

+ — +0,11n
2£E 2 x 13.300 Ib/in“x 80 %

t

= (0,3883 in = 7/16 in (distandarkan dari Brownell, 1959)

Untuk course 2:
p= 1,1 x p operasi dalam bar (Ulrich, 1984)
. _ Hypia
p operasi = 14,696 psia + p. v (Brownell, 1959)
p operasi = 14,696 psia + p s
’ 144
= 14,696 psia + 54,2632.@-’-§%%ﬂ—6—) = 20,9632 lbin®

P operasi = 1,4454 bar
p= 1,1 x 1,454 bar = 1,5899 bar = 23,0596 1b/in®

_pD, | _ 23059 1b/in® x 240 in

+cC — +0,11n
2.fE 2 x 13.300 Ib/in“x 80 %

t

=0,3601 in = 3/8 in (distandarkan dari Brownell, 1959)

Untuk course 3:
p=L1xp operasi dalam bar (Ulrich, 1984)

H,.
p operasi = 14,696 psia + p. -l‘jﬁ‘: (Brownell, 1959)

H e
144

p operasi = 14,696 psia + p.

— 14,696 psia + 54,2632.E?—’%—£l — 18,7022 Ib/in’”

Universitas Katolik Widya Mandala Surabaya



Appendix C Perhitungan Spesifikasi Alat C-81

=1,2895 bar
p=1,1x 1,2895 bar = 1,4184 bar = 20,5729 [b/in®

pD; 20,5729 Ib/in® x 240 in

t=——

+ — +0,1in
2fE 2 % 13.300 Ib/in“x 80 %

=(,3320 in =~ 3/8 in (distandarkan dari Brownell, 1959)

Untuk course 4: ]
p= 1,1 x p operasi dalam bar (Ulrich, 1984)

. . Hliquid
p operast = 14,696 psia + p. 14 (Brownell, 1959)

H liquid

144

p operasi = 14,696 psia + p.

(22,6315 -18) _

16,4413 1b/in®
144

= 14,696 psia + 54,2632,

=1,1336 bar
p=1,1x 1,1336 bar = 1,2470 bar = 18,0863 Ib/in’

{= p.D; _ 18,0863 Ib/in® x 240 in

= +cC — +0,11n
2fE 2 x 13.300 lb/in“x 80 %

|
r = 00,3040 in = 5/16 in (distandarkan dari Brownell, 1959)

Untuk course 3:
p= 1,1 x p operasi dalam bar (Ulrich, 1984)

p operasi = 1 bar
p=1,1 x L bar = 1,1 bar = 16,1656 Ib/in’

_pD, __ 16,1656 Ib/in® x 240 in

t= C
2fE 2 x 13.300 Ib/in*x 80 %

+0,11n

= (,2823 in ~ 5/16 in (distandarkan dari Brownell, 1959)

| Perhitungan Tebal Tutup Atas:
1 p=1,1 x p operasi = 1,1 x 1 bar (Ulrich, 1984)
= 1,1 bar = 16,1656
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Untuk daerah menjauhi knuckle:

_ D, L (Brownell, 1959)
2fE-p cosa
16,1656 Ibfin® x 240 in 1

+0,1

t = .
2 x 13.300 Ib/in? x 0,8 - 16,1656 Ib/in® cos 60°
=0,4649 in~ 1/2 in
Untuk daerah di sekitar knuckle:

p.D,z 16,1656 b/in® x 240in x 3,2
: = +0,1

t = +c . ,
2fE 2 x 13.300 Ib/in® x 0,8

=0,6834in = 11/161in
Maka tebal konis dipilih harga terbesar yaitu 11/16 in

24. TANGKI PENYIMPAN BENZENE (F-340)
Fungsi : Menyimpan benzene
Tipe : Fixed conical roof
Dasar pemtlthan :
1. Sesuai untuk penyimpanan liquid
2 Cocok untuk kondisi penyimpanan pada tekanan atmosferk

Perhitungan diameter, tinggi dan volume tangki:

Suhu penyimpanan : 30°C

Tekanan penyimpanan : 1 bar

Komponen : Benzene = 14.764,3390 kg/hari (91,9305 %)
Air = 381,3182 kg/hari (2,3743 %)
Toluene = 477,6316 kg/hari (2,9740 %)
Mixed xylene = 436,5193 kg/hari (2,7180 %)
cumene = 0,5153 kg/hari (0,0032 %)

Rate massa liquid total = 16,060,3233 kg/hani

s.g benzene = 0,879

s.g toluene = 0,866

s.g para xylene = 0,861
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s.g meta xylene = 0,864
s.g ortho xylene = 0,880
s.g ethylbenzene = 0,867
s.g cumene = 0,862 (Himmelblau, 1996, Tabel D.1)
p air suhu 30°C = 0,99568 glem® = 995,68 kg/m® (Geankoplis, 1997, App.
A2)
p benzene =s.g benzene X p air
~ 0,879 x 0,99568 g/em’® = 0,87520 g/om® = 875,20 keg/m’
p toluene = s.g toluene X p air
~ 0,866 x 0,99568 g/em’® = 0,86226 g/em’® = 862,26 kg/m’
p para xylene = s.g para xylene x p air
— 0,861 x 0,99568 g/om’ = 0,85728 glom® = 857,28 kg/m’
p meta xylene = s.g meta xylene x p air
~ 0,864 x 0,99568 g/em’ = 0,86027 gom’ = 860,27 kg/m’
p ortho xylene = s.g ortho xylene x p air
~ 0,880 x 0,99568 g/cm’ = 0,87620 g/em’ = 876,20 kg/m’
p ethylbenzene = s.g ethylbenzene x p air
0,867 x 0,99568 g/cm’ = 0,86325 g/em’ = 863,25 kg/m’
p cumene = s.gcumene X p air
= 0,862 x 0,99568 g/cm’ = 0,85828 g/cm’ = 858,28 kg/m’

1 yx. 07677 0,133 00787 00200

= =1,1638.107
Pt 5 P; 85728 T 86027 | 87620 86325

Prmixed xylene = 839,26 kg/m’

Z 0 919305 N 0,023743 + 0,029740 N 0,027180 . 0,000032
875,20 995,68 862,26 869,26 858,28

pcﬂmpumn i Pi

= 1,1400.10°
Pesmpucan = 877,17 kg/m’

16.060,3233 kg/hari
877,17 kg/m’

Volume liquid = = 18,3092 m*/hari
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= 646,5597 ft'/hari

Untuk waktu penyimpan 7 hart:
Volume liquid total = 646,5597 f*/hari x 7 hari = 4.525,9179 £

Diasumst:
Volume liquid total = 80 % x Volume tangki

3
Volume tangki _ 45259179 M 5.657,3974 f¢

80 %

Hongi/Di = 1,5 (Ulrich, 1984)
Volume tangki = Volume silinder (shell) + Volume konis (head)

3

H,, + 0,131.23— (Brownell, 1959)

=p
4 tga

Dimana:

tg a = (0,5.D;)Hxonis
Hionis = (0,5.Dy)/tg o
o = 60°

3

D H,, + 0,131. 25

Volume tangki = z ;
4 tga

3

Volume tangki = D7 (Hyg ~Hys) + 01312
4 tga

3
=Z D2 (1,5D, _03Diy 043120
4 tga tga
3
56573974 ff = =D.2(1,5D, _03Dy 0431 B
4 tg 60° tg 60°

— 1,1781.D7 - 0,2267.D + 0,0756.D;* = 1,027.0;
DS =5.508,6635 ft’
D; = 17,6610 ft =20 ft
Hinngs = 17,6610 ft x 1,5 =26,4915 ft
Heos = (0,5.Di)tg o = (0,5.17,6610 ft)/tg 60° = 5,0983 ft
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Hapent = Hiangki — Hiconis = 26,4915 ft — 5,0983 ft
=213932 fi=24 1t

Jadi: Di =20 ft=240in
Hpen =241t

Volume shell = —:—:—.Df.HM = %.202 ft2.24 ft="7.539,8224 £’

Volume liquid = 4.525,9179 f
Karena volume shell > volume liquid, maka seluruh liquid berada di dalam
shell.

Volume liquid = %.Df.ﬂw = 2.20° 1 Hyqyy = 45259179 £

45259179 f°
Hiiquia = -
H_zoz e
4

= 14,4064 ft

Perhitungan tebal dinding shell:

(=PDi (Brownell, 1959)
2fE

Diambil:

c=3mm=0,lin (Ulrich, 1984)

f= fallow = 13.300 psia untuk jenis Nickel tipe SB~162 (Brownell, 1959)
E double-welded butt joint = 80 % (Brownell, 1959)
Peaspusa = 877,17 kg/m’® = 54,7614 1b/ft’

Untuk course 1:

p= 1,1 x p operasi (Ulrich, 1984)

H,. .
p operasi = 14,696 psia + p. 1‘::" (Brownell, 1959)

p operasi = 14,696 psia + p. Hiaia
144

14,4064

= 20,1746 Ib/in’
144

= 14,696 psia + 54,7614.
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p= 1,1 x 20,1746 psia = 22,1921 psia

pD, _ 22,19211b/in* x 240in .
=—l4c = — +0,1in
2.fE 2 x 13.300 Ib/in®x 80 %

k]

t

=(),3503 in ~ 3/8 in (distandarkan dar Brownell, 1959)

Untuk course 2:
p=1,1 x p operasi (Ulrich, 1984)

H, .
p operasi = 14,696 psia + p. 1‘3“ (Brownell, 1959)

H liquid

144

~ 14,696 psia + 54,7614. 1_4_’3%—::'3— = 17,8928 Ib/in’

p operasi = 14,696 psia + p.

p=1,1x17,8928 psia = 19,6821 psia

_pD, _ 196821 Ib/in’® x 240in
2.fE 2 x 13.300 Ib/in’x 80 %

t +0,11n

=(,3220in ~ 3/8 in (distandarkan dari Brownell, 1959)

Untuk course 3:
p = 1,1 x p operasi dalam bar (Ulnich, 1984)

p operasi = 1 bar
p=1,1 x 1 bar= 1,1 bar = 16,1656 Ibfin®

_pD 16,1656 ibfin® x 240 in
2.fE 2 % 13.300 Ib/in”x 80 %

=(),2823 in ~ 5/16 in (distandarkan dari Brownell, 1959)

t +0,1in

Perhitungan Tebal Tutup Atas:

p=1,1 xpoperasi = 1,1 x 1 bar (Ulrich, 1984)
= 1,1 bar = 16,1656 ’

Untuk daerah menjauhi knuckle:

Universitas Katolik Widya Mandala Surabaya



Appendix C Perhitungan Spesifikasi Alat C-87

. 1 |
(=P 1 (Brownell, 1959)
2fE-p cosa :
16,1656 Ib/in? x 240 in 1
+0,1

T 3 x13.300 Ib/in® x 0.8 - 16,1656 Ib/in> cos 60°

=(0,4649 in~ 1/2 in
Untuk daerah di sekitar knuckle:

pDiz, _ 16,1656 1b/in’ x 240in x 3,2

C — +0,1
2.fE 2 x 13.300 Ib/in” x 0,8

t:

=0,6834in ~ 11/161in
Maka tebal konis dipilih harga terbesar yaitu 11/16 in

25. POMPA DESTILAT MENARA DESTILASI 1 (L-314)
Fungst: Memompa hasil kondensasi menara destilasi I dari tangki
akumulator menuju kembali ke menara destilasi I dan Cooler
Tipe: Centrifugal pump
Dasar pemilihan:
| o Cocok untuk liquida dengan viskositas rendah

| e Cocok untuk rate massa besar

TN
\
i

2 | Menara Destilasi I

‘fTangki akumulator |
S ,

o 1 Heat exchanger—~

(3)

N,

f .

e’
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Diperkirakan:

1.

Aliran 1 (aliran dari tangki akumulator menuju ke percabangan)
Jumlah elbow = 1
Jumlah gate valve = 1
Jumlah globe valve =1
Tee=1
Z,=928451t
Panjang pipa lurus = 9,5 ft
Aliran 2 (aliran dari percabangan menuju ke menara destilast I)
Jumlah elbow =3
Jumlah globe valve = 1
Z, =321t
Panjang pipa lurus = 43 ft
Aliran 3 (aliran dari percabangan menuju ke HE)
Jumlah elbow =3
Jumlah globe valve = 1
Z;=45ft
Panjang pipa lurus = 10,5 ft

Rate massa aliran 1 = 29.947,6854 kg/hari = 2.750,9694 1b/jam

=0,7642 lb/detik

Rate massa aliran 2 = 13.887,3621 kg/hari = 1.275,6815 lb/jam

= 03,3544 Ib/detik

Rate massa aliran 3 = 16.060,3233 kg/hari = 1.475,2879 Ib/jam

= 0,4098 1b/detik

Rate mol aliran 3 = 219,7848 kgmol/hari
Mr campuran = rate massa/rate mol = 16.060,3233/219,7848 = 73,1 kg/kgmol
Karena Mr campuran mendekati Mr dari benzene, maka sifat fisisnya didekati

dengan sifat fisis dari benzene.
5.g benzene = 0,88 (Himmelblau, 1996)
Psir = 1000 kg/m’

Universitas Katolik Widya Mandala Surabaya



Appendix C Perhitungan Spesifikasi Alat C- 89

Dearmpuran = 0,88 x 1000 kg/m* = 880 kg/m® = 8803 2,2046 _ 53 7190 1b/#°
3,2808
Heampuran pada suhu 70°C = 0,35 cp (Kern, 1965)
= (0,847 Ib/ft.jam
Q = rate massa aliran1 _ 2.750,9694 lbljaam - 512104 &*/jam
P campuran 53,7190 1b/ft
=0,0142 ft*/detik = 6,3851 gpm
Q = rate massaaliran2 _ 1.275,6815 lb/Jz;m - 237473 i fjam
P campuran 53,7190 Ib/ft
= 0,0066 ft'/detik = 2,9609 gpm
0, = rate massa aliran3 _ 1.475,2879 Ib/jam _ 27,4631 ft*jam

53 7190 Ib/ft’

pcumpumn

= 0,0076 ft*/detik = 3,4242 gpm

Diasumsi: aliran turbulent, sehingga

ID optimum pipa | =3,9.Q,% 0> =39 x0,0142°* x 53,7190
= (),9657 in (Peters, 1991)

ID optimum pipa 2 = 3,9.Q,%%.p> =39 x 0,0066"* x 53,7190
= 0,6834 in (Peters, 1991)

ID optimum pipa 3 = 3,9.Q:"* p%" = 3,9 x0,0076%* x 53,7190°"
= (),7296 in (Peters, 1991)

Dipilih:

Pipa1:

Pipa 1 in sch. 40,

ID =1,0491n

OD =1,315 in (Brown, 1961)
Pipa 2:

Pipa 0,75 in sch. 80,

D =07421in

OD =105 in (Brown, 1961)
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Pipa 3:

Pipa 0,75 in sch. 80,

ID =07421n

OD =105 in (Brown, 1961)

Luas penampang pipa 1 = % D/} —} 1,049 in®=0,8643 in® = 0,006 f?
Luas penampang pipa 2 = -;E.IDZ :{‘4- 0,742 in? = 0,4324 in®> = 0,003 f®
Luas penampang pipa 3 = % D, = % 0,742 in’ = 04324 in® = 0,003 ft’
Vi T 0
v, = Q,/Luas penampang pipa 2 = (0,0066 ft*/det)/(0,003 ft’)

=2,1967 ft/detik
vs3 = Qs/Luas penampang pipa 3 = (0,0076 ft*/det)/(0,003 ﬁz)

= 2,5405 ft/detik

Kecepatan aliran dalam pipa 1 = Q;/Luas penampang pipa 1
=(0,0142 ft*/det)/(0,006 ft%)
= 2,3702 ft/detik

Kecepatan aliran dalam pipa2 =2,7751 ft/detik

Kecepatan aliran dalam pipa 3 =2,7751 fi/detik

53,7190 Ib/ft* x (1 04912) ft x 2,3702 fi/detik

Nrer - 0,847,
y J/ 1
M (0847 o0 | Iffedetik
~ 47.306,2181
53,7190 Ib/ft* x (0 742, )ﬂ x 2,1967 fu/detik
Nre _pIDyv,
? - 0,847/ -
n ( 847/ 600) 1b/ft detik
~31.013,1808
by ST/ x (0 742, 12) fi x 2,5405 ft/detik
N[’e; - p. 3.V3 _
: 0,847, -
B ( 7 600] Ib/ft detik
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=35.865,8257

Karena Nre > 2.100 maka asumsi aliran turbulent tepat.

Menghitung friksi pipa 1

Friksi pipa lurus

Dipilih: jenis pipa commercial steel

Untuk ID = 1,049 in; &/D = 0,0019 (Brown, 1961, Fig. 126)

Untuk &/D = 0,0019 & Nre = 47.306,2181; f=0,026 (Brown, 1961, Fig. 125)

Dari Brown, 1961, Fig. 127 untuk nomiral pipe 1 in sch 40 diperoleh:

Le elbow =58ft

Le gate valve =70 ft

Le globe valve =28 ft

Le Tee=58ft

L pipa total = Le elbow + Le gate valve + Le globe valve + L Tee + L pipa

lurus
=58+70+28+58+95=119,1 ft
. _ 2fLv? _2x0,026 x 119, ft x 2,3702° fi*/detik” _ . Ibfft
' D-ge (‘ 0497 ) A x32,174 20 S
/12 " Ibf.det’

Fe (Sudden contraction)

o = 1 (aliran turbulent)
Kc¢  =0,55 (Geankoplis, 1997)
2 .
Fo _ Kev _ 0,55 x 2,3702 ft/lcéegk 0,048 Ibf ft
2080 5y 1x32,174 Tb

1bf det®
XF; = Fp +Fc=1237+0,048=12418 Ibf.ft/1b

Menghitung Friksi Pipa 2
Friksi pipa lurus

Dipilih: jenis pipa commercial steel
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Untuk ID = 0,742 in; &/D = 0,0019 (Brown, 1961, Fig. 126)
Untuk &/D = 0,0019 & Nre = 31.013,1808; f = 0,028 (Brown, 1961, Fig. 125)

Dari Foust, 1980, Appendix C-2a. diperoleh:

Le etbow =30.D=30x0,742in=22261in

Le globe valve =340.D=340x0,742in= 252,28 1n

L pipa total = Le elbow + Le globe valve + L pipa lurus
=(22,26 x 3) + 252,28 + 43 = 362,06 ft

2 2 52 -1, 2
F, = 2fLv _2x 0,028 x 3?2,06 ft x 2,1 967“,1 /detik” _ 49,1807 Ibf.ft
Dee (0742 32174 2 1o
/ Ibf.det”
Fex (Exit)
o = 1 (aliran turbulent)
Kex =1 (Foust, 1980)
2 .
Fex = Ijex.v _ 1x 21967 ﬂ]d&le:)ﬂ; 0,075 1bf.ft
2080 5 x1x32,174 e b
1bf.det

¥F, =F,+Fex=49,1807+0,0750= 49,2557 Ibf ft/Ib

Menghitung Friksi Pipa 3

Friksi pipa lurus

Dipilih: jenis pipa commercial steel

Untuk ID = 0,742 in; &/D = 0,0019 (Brown, 1961, Fig. 126}

Untuk &/D = 0,0019 & Nre = 31.013,1808; = 0,028 (Brown, 1961, Fig. 125)

Dari Foust, 1980, Appendix C-2a. diperoleh:

Le elbow =30D=30x0,742 in= 2226 1n

Le globe valve =340.D=340x0,742in= 252,28 in

L pipa total = Le elbow + Le globe valve + L pipa lurus
=(22,26 x 3) + 252,28 + 10,5 = 329,56 fi
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2fL.v? 5 ? ft*/detik’
F, - ve_ 2x0,028 x 329, 6 ft x 2,5405° fi~/detik - 59.8712 Ibf ft
D.ge (0’742/‘ ) frx 32,174 At
/12 7 Ibf.det?
Fex (Exit)
o = 1 (aliran turbulent)

Kex =1 (Foust, 1980)

2 -
Fox = Kex.v™ _ 1x 2,5405 ﬁ/d;;ll;t — 01003 Ibf fi
28 1 x 32174 —2 b
1bf det

IF; =F,+ Fex=159,8712+0,1003 = 59,9714 Ibf ft/1b

P, =1bar=0,9869 atm
P> =1 bar =0,9869 atm
P; =1 bar=09869 atm

P, v, P, v, !
m.(-Ws) = mz(—=+ Vi i7.gige) o+ maf{—>+ 217, g/go)-
p Z_gc P 2.gc
P, V12 . :
my(—+ 5 +7,.g/gc)my ZF+ ma. ZFy+ m3 LF; (Nevers, 1991)
p B¢

(W) = [0.4098 Ibfs x (0,9869 x 14,696 x 144) bf/ft*

53,7190 Ib/ft’
2 2 2 2
2,5405° ft /lcli)ctﬁ LAsftx 32,1;;1 g/det 0+ [03s4d bs x
2x32,174 — 32,174 ———
ibf.det 1bf det
(0,9869 x 14,696 x 144) 1bf/ft? . 2,1967° fi’/det” 32 ft x 32,174 ft/det’
53,7190 To/ft” b.ft b.ft

2x32,174 — 32,174 -——
Ibf det” Ibf.det’
(0,9869 x 14,696 x 144) Ibf/ft* | 0% ft*/det?

- 3
53,7190 Ib/ft 2 x 32,174 Ib.ft :
1bf.det”

3] - [0,7642 b/s x (
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|

26.

2
9,2845 ft x 32,174 ft/det ] + (0.7642 Ib/s x 12,4180 Ibf.fi/Ib) + (0,3544 Ib/s

32174 DR
Ib€ det

© x 49,2557 Ibf fi/lb) + (0,4098 1b/s x 59,9714 Ibf fu/lb)

my.(-Ws) = 57,6762 Ibf.fi/s
Ws = (-57,6762 Ibf.ft/s)/(0,7642 b/s) = -75,4767 Ibf ft/lb

Effisiensi pompa =7 =20 % (Peters, 1991, Fig, 14-37)

~Ws.m _ 75,4767 Ibf.ft/Ib x 0,7642 Ib/detik

=0,5243 Hp
Hp

Brake Hp =

Effisiensi motor = 80 % (Peters, 1991, Fig. 14-38)
Hp pompa = Brake Hp/Effisiensi motor = 0,5243 Hp/0,8 =0,6554 Hp~ 1 Hp

POMPA DESTILAT MENARA DESTILASI 1I (1-324)

Fungsi: Memompa hasil kondensasi menara destilasi II dari tangki
akumulator menuju kembali ke menara destilasi II dan ke
Intermediate tank

Tipe: Centrifugal pump

Dasar pemilihan:

o Cocok untuk liquida dengan viskositas rendah

¢ Cocok untuk rate massa besar

Effisiensi pompa: 20 %

Power motor: 2 Hp

Kapasitas: 0,0168 ft’/detik

Bahan konstruksi: Nickel based alloy

Jumlah: 1 buah

27. POMPA DESTILAT MENARA DESTILASI III (L-334)

Fungsi: Memompa hasil kondensasi menara destilasi III dari tangki

akumulator menuju kembali ke menara destilast 111 dan ke Cooler
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Tipe: Centrifugal pump

Dasar pemilihan:

e Cocok untuk liquida dengan viskositas rendah
e Cocok untuk rate massa besar

Effisiensi pompa: 40 %

Power motor: 6 Hp

Kapasitas: 0,0450 ft'/detik

Bahan konstruksi: Nickel based alloy

Jumlah: 1 buah

28. POMPA REBOILER MENARA DESTILASI I (L-315)
Fungsi: Memompa produk bottom menara destilasi I dari reboiler menuju ke

menara destilasi 1
Tipe: Centrifugal pump
Dasar pemilihan:
e Cocok untuk liquida dengan viskositas rendah

¢ Cocok untuk rate massa besar

2 Menara Destilasi Il

Diperkirakan:
Jumlah elbow =4
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Jumlah gate valve =1
Jumlah globe valve =1
Z, =5t

Z, =28ft

Panjang pipa lurus = 58 ft

AZ=27,-Z2,=28ft-5ft=23ft

Rate massa = 35.044,7662 kg/hari = 3.219,1538 Ib/jam = 0,8942 Ib/detik

Rate mol= 337,6126 kgmol/han

Mr campuran = rate massa/rate mol = 35.044.7662/337,6126 = 1038
kg/kgmol

Karena Mr campuran mendekati Mr dari para xylene, maka sifat fisisnya
didekati dengan sifat fisis dari para xylene.

s.g para xylene = 0,86 (Himmelblau, 1996)

0uir = 1000 kg/m®

Peampuran = 0,86 X 1000 kg/m’ = 860 kg/m’ = M_Qié = 53,6895 Ib/ft’
3,2808
Meampuran — 0,22 cp (Kem, 1965)
=0,5324 Ib/ft jam
1 . i .
o = rate massa _ 3.219,1538 lb/]iim - 59,9588 ft*/jam
P campuran 53,6895 Ib/ft’

=0,0167 f*/detik = 7,4759 gpm

Diasumsi: aliran turbulent, sehingga
ID optimum pipa = 3.9.0% p%¥ =39 x0,0167* x 53,6895""
=1,0367 in (Peters, 1991)

Dipilih:
Pipa | in sch. 40,
D =104

OD =1,315in(Brown, 1961)

Universitas Katolik Widya Mandala Surabaya



Appendix C Perhitungan Spesifikasi Alat C-97

Luas penampang pipa = 715.11:)2 = g. 1,049 in® = 0,8643 in® = 0,006 ft’
vi =0
v» = Q/Luas penampang pipa = (0,0167 ft'/det)/(0,006 ft?)
=2,7751 ft/detik
Av =2,7551 ft/detik

Kecepatan aliran dalam pipa = 2,7751 ft/detik

53,6895 Ib/ft® x (1’049 ) fi x 27751 f/detik

/1
Nre = pID.v _ - /12
k ( ’ ,,,.»-3600) Ib/t. detik
= 88.068,2888

Karena Nre > 2.100 maka asumsi aliran turbulent tepat.

Menghitung friksi pipa lurus

Dipilih: jenis pipa commercial steel

Untuk ID = 1,049 in; ¢/D = 0,0019 (Brown, 1961, Fig. 126)

Untuk &/D = 0,0019 dan Nre = 88.068,2888; f = 0,025 (Brown, 1961, Fig.
125)

Dari Brown, 1961, Fig. 127 untuk nominal pipe 1 in diperoleh:
Le elbow =551t
Legatevalve =701t
Le globe valve =29 ft

Panjang pipa total = Le elbow + Le gate valve + Le globe valve + L
pipa lurus
=(5,5x4)+70+29+58=179 ft
2 2 2 1.2
) _ 2.1§L‘v _ 2x 0,025 x/179 ft x 2,7751 lf;t 1ftdetlk — 24,5057 lbltt';ﬂ
£° (1’049/12) fix32,174 oM
/ 1bf.det
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Menghitung Fe (Sudden contraction)

o = 1 (aliran turbulent)
K¢ =0,55 (Geankoplis, 1997)
2 3 :
Fo = Kc.v _ 0,55x2,7751 ﬁ/lcli)egk ~0,0658 Ibf ft
20080 5y §x 32,174 — o
Ibf.det
Menghitung Fex (Exit)
o = 1{(aliran turbulent)
Kex =1 (Foust, 1980)
2 .
Fex = Kexv _ 1%2,7751 ftfd;iﬂ;t ~0.1197 Ibf ft
2080 5y 1x32,174 — b

1bf det?
LF =F,+Fc+Fex= 24,5057 + 0,0658 + 0,1197 = 24,6912 Ibf.ft/Ib
P, =134bar

P, =1bar
AP =-0,34 bar =-0,3356 atm

2

AZ.goc+ S+ AP L SF-.Ws (Geankoplis, 1997)

2.80 P
23t x 32,174 fdet” (2,775 ~0) ft*/det® |

12,0740 %3274 oAt

1bf.det ibf.det

(~0,3356 x 14,696 x 144) Ibf/ft> .
53,6895 Ib/ft’

24,6912 Ibf.ft/1b = -Ws
Ws =-34,5847 Ibf.ft/Ib

Effisiensi pompa =1 = 20 % (Peters, 1991, Fig. 14-37)
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~Wsm 34,5847 1bf ft/lb x 0,8942 1b/detik _
b ) ’/; p

Brake Hp = 0,2811 Hp
Effisiensi motor = 80 % (Peters, 1991, Fig. 14-38)
Hp pompa = Brake Hp/Effisiensi motor = 0,2811 /0,8 =0,3514 Hp=0,5 Hp

29. POMPA REBOTLER MENARA DESTILASI I (L-325)
Fungsi: Memompa produk bottom menara destilasi 11 dari reboiler menuju ke
menara destilasi 111
Tipe: Centrifugal pump
Dasar pemilihan;
e Cocok untuk liquida dengan viskositas rendah
o Cocok untuk rate massa besar
Effisiensi pompa: 20 %
Power motor: 2 Hp
Kapasitas: 0,0134 ft'/detik
Bahan konstruksi: Nickel based alloy
Jumlah: 1 buah

39, POMPA REBOILER MENARA DESTILASI I (1-335)
Fungsi: Memompa produk bottom menara destilasi IIT dari reboiler menuju
ke intermediate tank
Tipe: Centrifugal pump
Dasar pemilihan:
e Cocok untuk liquida dengan viskositas rendah
s Cocok untuk rate massa besar
Effisiensi pompa: 20 %
Power motor: 0,5 Hp
Kapasitas: 0,0015 ft'/detik
Bahan konstruksi: Nickel based alloy
Jumiah: 1 buah
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POMPA FURNACE (L-211)
Fungsi: Memompa komponen-komponen yang berasal dari HE menuju ke
Furnace

Tipe: Centrifugal pump

Dasar pemilihan:
e Cocok untuk liquida dengan viskositas rendah
o Cocok untuk rate massa besar

Effisiensi pompa: 20 %

Power motor: 16 Hp

Kapasitas: 0,0245 ft'/detik

Bahan konstruksi: Nickel based alloy

Jumlah: 1 buah

POMPA VAKUM MENARA DESTILASI I (1-326)

Fungsi: Mengvakumkan menara destilasi I

Tipe: Reciprocating Pump

Dasar pemilihan. Mampu memvakumkan menara destilasi tanpa

mengubah laju alir fluida proses.

Diketahui:

Inlet pressure (P;) = 0,840881668 bar = 84088,1668 Pa

sg = 0,87

Dianggap p air = 1000 kg/m’

o liquida = 0,87 x 1000 kg/m’ = 870 kg/m’

Rate massa = 35744,0207 kg/hari

Volume flow rate = rate massa/p liquida
— (35744,0207 kg/hari)/(870 kg/m®) = 41,0851 m’/hari
=0,0005 m’/s

log P) =4,9247

Dari Fig. 9, Ullman, 1991 , Volume B 3 diperoleh:

powér pompa/volume flow rate = 15 kPa = 15.000 kPa

Power pompa = (power pompa/volume flow rate) X volume flow rate
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= 15.000 kPa x 0,0005 m'/s = 7,1328 W = 0,0071 kW
= (0,0071/0,7457) HP = 0,0096 HP
Diambil: power pompa vakum = 0,5 HP

33. POMPA VAKUM MENARA DESTILASI HI (L-336)
Fungsi: Mengvakumkan menara destilasi 111
Tipe: Reciprocating Pump
Dasar pemilihan: Mampu memvakumkan menara destilasi tanpa
mengubah laju alir fluida proses.
Diketahus:
Inlet pressure (Py) = 0,506625 bar = 50662,5 Pa
sg= 0,86
Dianggap p air = 1000 kg/m’
p liquida = 0,86 x 1000 kg/m’® = 860 kg/m’
Rate massa = 94602,4973 ke/hari
Volume flow rate = rate massa/p liquida
= (94602 4973 khari)/(860 kg/m’) = 110,0029 m’/hari
=0,0013 m’/s
log P, = 4,7047
Dari Fig. 9, Ullman,1991, Volume B 3 diperoleh:
power pompa/volume flow rate = 33 kPa = 33.000 kPa
Power pompa = (power pompa/volume flow rate) x volume flow rate
~ 33.000 kPa x 0,0013 m*/s = 42,0150 W = 0,042015 kW
=(0,042015/0,7457) HP = 0,0563 HP
Diambil: power pompa vakum = 0,5 HP

34, POMPA TANGKI PENAMPUNG BENZENE (L-341)
Fungsii Memompa benzene dari HE menuju ke tangki penampung benzene
Tipe: Centrifugal pump i
Dasar pemilihan:

e Cocok untuk liquida dengan viskositas rendah
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35.

36.

s Cocok untuk rate massa besar
Effisiensi pompa: 20 %

Power motor: 0,5 Hp

Kapasitas: 0,0076 ft'/detik

Bahan konstruksi: Nickel based alloy
Jumlah: 1 buah

POMPA TANGKI PENAMPUNG MIXED XYLENE (L-351)

Fungsi: Memompa produk mixed xylene dari HE menuju ke tangki
penampung mixed xylene

Tipe: Centrifugal pump

Dasar pemilihan:

‘e Cocok untuk liquida dengan viskositas rendah

o Cocok untuk rate massa besar
Effisiensi pompa: 20 %

Power motor: 0,5 Hp

Kapasitas: 0,0119 ft'/detik

Bahan konstruksi: Nickel based alloy
Jumlah: 1 buah

POMPA FEED (L-131)

Fungsi: Memompa komponen-komponen yang berasal dari tangki
penyimpan toluene, tangki penyimpan cumene dan intermediate tank
menuju ke Heat Exchanger

Tipe: Centrifugal pump

Dasar pemilihan:

e Cocok untuk liquida dengan viskositas rendah

e Cocok untuk rate massa besar

Effisiensi pompa: 20 %o

Power motor: 2 Hp

Kapasitas: 0,0240 ft’/detik
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Pp

Bahan konstruksi: Nickel based alloy
Jumiah: 1 buah

37. POMPA DRUM SEPARATOR (L-241) -
Fungsi: Memompa komponen-komponen yang berasal dari drum separator
dan kondensor menuju ke menara destilasi |
Tipe: Centrifugal pump
Dasar pemilihan:
e Cocok untuk liquida dengan viskositas rendah
e Cocok untuk rate massa besar
Effisiensi pompa: 20 %
Power motor: 2 Hp
Kapasitas: 0,0251 ft*/detik
Bahan konstruksi: Nickel based alloy
Jumlah: 1 buah
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APPENDIX D
PERHITUNGAN ANALISA EKONOMI

Metode perkiraan harga

Harga peralatan sering mengalami perubahan karena kondisi ekonomi. Oleh
karena itu, untuk memperkirakan harga peralatan sekarang diperlukan suatu
indeks yang dapat mengkonversikan harga peralatan sebelumnya menjadi harga
ekivalen sekarang. Metode yang digunakan untuk menentukan harga peralatan
adalah metode Cost Index yang dapat dihitung dengan persamaan :

Harga alat saat i = Cost Index saat i % Harga alat pada tahun A

Cost Index pada tahun A

Pada perencanaan pabrik Xylene ini, harga peralatan yang digunakan didasarkan
pada harga alat yang terdapat pada pustaka Peters, 1991 dan Ulrich, 1984. Cost
index yang digunakan adalah dari Marshall & Swift Cost Index dan Chemical
Engineering Plant Cost Index.

D.1. Perhitungan Harga Peralatan

- Cost Index Marshall & Swift pada tahun 1990 = 904 (Peters, 1991)

- Cost Index Marshall & Swift pada tahun 2002 = 1100 (Chemical Engineering,
2003)

- Cost Index Chemical Engineering Plant pada tahun 1982 = 315 (Ulrich, 1984)

- Cost Index Chemical Engineering Plant pada tahun 2002 = 392,7 (Chemical
Engineering, 2002)

Contoh perhitungan :

Nama alat : Tangki Penyimpan Toluene
Kapasitas : 450.464 liter

Bahan konstruksi : Nickel

Harga Tahun 1990 : § 48.600 (Peters, 1991)

Harga Tahun 2002 = 2333—51 % $48.600 =$60.588,00 = Rp.1.090.584.000
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D-2

Dengan cara yang sama, harga peralatan disajikan pada tabel D.1. untuk alat-alat

proses dan D.2. untuk alat-alat utilitas.

Tabel D.1. Harga Peralatan Proses

No. Nama Alat Kode *Harga/unit Jumiah Total
1 Tangki Penyimpan Toluene F-110 545.292.000 2 1.090.584.000
2 Tangki Penyimpan Cumene F-120 227.205.000 I 227.205.000
3 Heat Exchanger E-130 35.343.000 1 35.343.000
4 Pompa Feed L-131 4.095.300 1 4.095.300
Intermediate Tank Recycle Menara
S | Destilasi IT ey F-140 21.318.000 1 21.318.000
Intermediate Tank Recycle Menara
6 Destilasi IT1 F-150 17.054.400 1 17.054.400
7 Furnace Q-210 2.332.638.000 1 2.332.638.000
8 Pompa Furnace L-2]11 31.000.000 1 31.000.000
9 Reaktor R-220 22.720.500.000 1 22.720.500.000
10 | Expander N-230 3.141.600.000 1 3.141.600.000
11 | Drum Separator H-240 63.954.000 1 63.954.000
12 | Pompa Drum Separator L-241 3.800.000 1 3.800.000
13 Kondenser E-250 46.450.800 1 46.450.800
14 | Menara Destilasi [ D-310 923.406.000 1 923.406.000
15 | Kondenser Menara Destilasi { E-311 56.548.800 1 56.548 800
16 Akumulator Menara Destilasi 1 H-312 65.973 600 1 65.973.600
17 | Reboiler Menara Destilasi I E-313 100.980.000 1 100.980.000
18 | Pompa Destilat Menara Destilasi I L-314 2.000.000 1 2.000.000
19 | Pompa Reboiler Menara Destilasi | L-315 1.000.000 1 1.000.000
20 | Cooler Destilat Keluar Menara E-316 90.882.000 1 90.882.000
Destilast 1
21 Menara Destilasi 11 D-320 991.758.240 1 991.758.240
22 | Kondenser Menara Destilasi 11 E-321 35.343.000 1 35.343.000
23 | Akumulator Menara Destilasi II H-322 54.192.600 1 54.192.600
24 | Reboiler Menara Destilasi 11 E-323 58.568.400 i 58.568.400
25 Pompa Destilat Menara Destilasi II L-324 3.800.000 i 3.800.000
26 | Pompa Reboiler Menara Destilasi I 1L-325 3.800.000 1 3.800.000
27 | Pompa Vakum Menara Destilasi I1 L-326 2.500.000 1 2.500.000
28 | Menara Destilasi 11 _ D-330 9.178.678.080 i 9.178.678.080
29 | Kondenser Menara Destilasi IIT E-331 56.548.800 | 56.548.800
30 | Akumulator Menara Destilasi 111 H-332 70.686.000 1 70.686.000
31 Reboiler Menara Destilasi 111 E-333 123.195.600 1 123.195.600
32 | Pompa Destilat Menara Destilasi i1 L-334 12.250.000 1 12.250.000
33 | Pompa Reboiler Menara Destilasi 111 L-335 1.000.000 | 1.000.000
34 | Pompa Vakum Menara Destilasi IIT 1.-336 2.500.000 1 2.500.000
35 | Gooler Destilat Keluar Menara E-337 66.646.800 | 66.646.800
Destilasi 01
36 | Tangki Penampung Benzene F-340 605.880.000 1 605.880.000
37 | Pompa dari Cooler ke Tangki L-341 1.000.000 1 1 000.000
Penampung Benzene )
38 | Tangki Penampung Mixed Xylene F-350 656.370.000 1 656 370.000
Pompa dari Cooler ke Tangki
39 Penampung Mixed Xylene L-351 1.000.000 1 1.000.000
Total 40 42 .902.050.420
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Tabel D.2. Harga Peralatan Utilitas

No. Nama Alat *Harga/unit,Rp. Jumtah Total, Rp.

L.} Boiler 1.716.660.000 1 1.716.660.000
2. | Tangki Bahan Bakar 111.978.409 1 111.978.409

3. | Pompa Bahan Bakar 2.000.000 1 2000000 |
4.} Cooling Tower 3.478.200 1 3.478.200

5. | Settling Bin 3.500.000 1 3.500.000

6. | Pompa Air Sungai 1.963.500 1 1.963.500

7. | Bak Koagulasi dan Flokulast 2.500.000 1 2.500.000

8. | Clarifier 350.064.000 ! 350.064.000

9. | Bak Penampung Air 1.500.000 1 1.500.000

10. | Pompa Sand Filter 392.700 1 392.700 ]
11. | Sand Filter 10.000.000 t 10.000.000
12. | Bak Penampung Air Bersih 4.095.300 1 4.095.300

13. | pompa Bak Air Bersih 1.963.500 1 1.963.500

14. | Kation Exchanger 24.313.740 1 24.313.740
15. | Pompa Anion Exchanger 362.700 ! 392.700

16. | Anion Exchanger 24.313.740 1 24.313.740
17. | Bak Kondensat 100.980.000 1 100.980.000
18. | Pompa Boiler 1.000.000 1 1.000.000

19. | Bak Penampung Air 1.000.000 : 1.000.000

Pendingin )
20. | pompa Cooling Tower 392.700 1 392.700
Total 20 2.362.488 489

(*: kurs rupiah = Rp.9.000/81)
Harga total peralatan = Rp. 45.264.538.909

D.2. Perhitungan Harga Bahan Baku

1.

Toluene
Harga beli = Rp. 2.509,65 ( http://ed.icheme.org/costchem.html. 2003)
Kebutuhan per tahun = 37.750,4978 kg/hari. 300 hari/tahun

= 12.457.664,27 kg/tahun
Harga beli per tahun = Rp. 31.264.432.027,26
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2. Cumene
Harga beli = Rp. 25.813,59 (http://ed icheme.org/costchem html, 2003)
Kebutuhan per tahun = 2.928,5073 kg/hari. 300 hari/tahun ‘
= 966.407,4080 kg/tahun
Harga beli per tahun = Rp. 24.946.442.836,0343

D.3. Perhitungan Harga Katalis dan Ion Exchanger
1. Katalis HAT-96 (www.sript.com, 2002)
Harga beli per kg = Rp.1.000.000
Kebutuhan per 2 tahun = 1.064,6894 kg/hari. 330 hari/tahun
= 1.064,6894 kg/2 tahun
Harga beli per tahun = Rp. 532.344.700,00

2. Ton Exchanger (www.chempros.com, 2002)

a. Kation exchanger
Harga beli = Rp. 25.830,00
Konsentrasi yang digunakan = 1 g/L
Rate air yang diolah = 7,2641 m*/hari
Kebutuhan per tahun = 7,2641 kg/hari. 330 hari/tahun
= 7,2641 kg/tahun
Harga beli per tahun = Rp. 187.631,70
b. Anion exchanger
Harga beli = Rp. 62.010,00
Konsentrasi yang digunakan = 0,5 g/L
Rate air yang diolah = 7,2641 m’/hari
Kebutuhan per tahun = 3,6321 kg/hari. 330 hari/tahun
=3 6321 kg/tahun
Harga beli per tahun = Rp. 225.223,42
Harga beli total ion exchanger = Rp. 412.855,1235
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D.4. Perhitungan Harga Jual Produk
1. Benzene
Harga jual pasaran = Rp. 2.829,7359
(hitpy//ed.icheme.org/costchem. html, 2003)
Produksi = 16.060,3233 kg/hari
= 5.299.906,6863 kg/tahun
Harga jual per tahun = Rp. 14.997.336.089.,80

[

Mixed xylene
Harga jual pasaran = Rp. 19.876,4629
(http://www.chem2000.nl/default main.asp?1D=4, 2003)
Produksi = 25.000 kg/hari
= 8.250.000 kg/tahun
Harga jual per tahun = Rp. 163.980.818.865,17

D.5. Perhitungan Gaji Karyawan
Untuk karyawan bagian proses, pengemasan dan keamanan dilakukan
system 3 shift/hari yang terdiri atas 4 regu secara bergantian.

Shift pergantian kerja dilakukan dengan cara seperti pada tabel D.3.

dibawah ini
Tabel D.3. Shift Pergantian Kerja
F@u i[ Hari ]
‘ Senin | Selasa l Rabu ] Kamis ] Jumat | Sabtu | Minggu | Senin Selasa |
Lo ) P { M i ] M L S
2 S S L % P \ P P L M M
r 3 ‘ M L + S l S 1 S L P P P
\:4* UM [ M ML ]S/ S s L |

Keterangan : P = pagi, S = siang, M = malam L = libur

Universitas Katolik Widya Mandala Surabaya




Appendix D Perhitungan Analisa FEkonomi D-6

Waktu Pergantian shift untuk karyawan bagian proses, pengemasan dan
bagian keamanan berbeda. Untuk karyawan proses dan pengemasan,
pergantian karyawan yang ditetapkan adalah :

Shift 1 : 07.00 — 15.00

Shift 2 ; 15.00-23.00

Shift 3 : 23.00 - 07.00

Sedangkan untuk karyawan bagian keamanan, pergantian yang diterapkan
adalah:

Shift 1 : 06.00 — 14.00

Shift 2 : 14.00 - 22.00

Shift 3 : 22.00 — 06.00

Untuk karyawan non-shift memiliki jam kerja :

Senin — Jumat : 08.00 — 16.00

Sabtu - 08.00-12.00

Perincian gaji karyawan disajikan pada tabel D.4.

Total gaji karyawan per bulan = Rp. 176.450.000

Total gaji karyawan per tahun = Rp. 2.117 400.000

D.6. Perhitungan Biaya utilitas
1. Air PDAM

Kebutuhan per hari 26,5 m’

Harga beli air PDAM per 10 m’ pertama = Rp.750

Harga beli air PDAM per 10 m* kedua ~ =Rp.1300

Harga beli air PDAM per 10 m’ ketiga = Rp.1880

Biaya untuk air PDAM per tahun = 330.(10.750 + 10.1300 + 6,5.1830)
= Rp. 12.193.500,00

[

Alum

Kebutuhan per hari 0,0285 kg

Harga beli alum per kg =Rp. 1.800.00
Biaya untuk alum per tahun =Rp. 16.925,02

Solar

‘_u.)
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Kebutuhan per hari 219,5936 L

Harga beli diesel oil per liter =Rp. 2.100,00
Biaya untuk diesel oil per tahun = Rp. 152. 178.341,36
4. Residu

Kebutuhan per hari 16.012,9193 L
Harga beli residu per liter = Rp. 300,00
Biaya untuk residu per tahun =Rp. 1.585.279.01 1,53
5. Listrik
Beban terpasang 85,00 kW
Biaya beban per bulan Rp.175.000,00
Biaya beban per tahun Rp. 2.100.000,00
Lsitrik yang terpakai 82,22 kW
Biaya listrik :
WBP  Rp.388,00
LWBP Rp.314,00
Dalam 1 hari terdapat 4 jam WBP dan 20 jam LWBP
Listrik terpakai = 82,22 kW untuk 300 hari (full operation)
= 41,11 kW untuk 35 hari (offl operation)
Beban pemakaian =(82,22 x388x20x330) + (82,22x314x4x330)
+(41,11x314x4x35)+(41,11x 388x 8x35)

= Rp.257.590.683,86
Total biaya listrik = Biaya pemakaian + Biaya beban =Rp. 259.690.683,86
Total biaya utilitas = Rp. 2.007.962.561,78

D.7. Perhitungan Harga Tanah dan Bangunan

Luas tanah - 5.300 m°

Luas bangunan pabrik £ 2.740,0640 m*
Luas bangunan gedung - 1.560,0364 m’
Harga tanah per m* : Rp.125.000,000

Harga bangunan pabrik per m’  : Rp.750.000,000
Harga bangunan gedung per m® : Rp.1.250.000,000
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Harga bangunan gedung - Rp. 1.950.045.537,718
Total harga tanah dan bangunan : Rp. 4.667 .593.527 468
Tabel D 4. Perincian Gaji Karyawan
( No. Jabatan Gaji tiap orang/huian, Jumlah Total
Rupiah
1| Direktur Utama 10.000.000 1 10.000.000
2 ?irek‘“r produksi dan 7.000.000 1 7,000,000
] ithang
3. | Direktur Keuangan 7.000.000 1 7.000.000
i g;‘:l;‘;i’;‘dmi“is““s“ dan 7.000.000 1 7.000.000
5. | Sekretaris 1.750.000 2 3.500.000
6. | Kasie utilitas 3.000.000 1 3.000.000
| 7. | Kasie laboratorium 3.000.000 1 3.000.000
78 | Kasie maintenance 3.000.000 1 3.000,000
"9 | Kasie proses 4.000.000 1 4,000,000
10. | Kasie pengemasan 3.000.000 1 3.000.000
11. Kagie pembelian dan 3.000.000 4 3000000 |
penjualan '
12. | Kasie keuangan 3.000.000 1 3.000.000
13. | Kasie AQministrasi/ 3.000 000 y 3 000.000
Personalia dan Humas '
14. | Kasie keamanan 1.750.000 1 1.750.000
15. | Karyawan utilitas $50.000 20 17.000.000
16. | Karyawan laboratorium 1.000.000 6 6.000.000 |
17. | Karyawan bengkel 850.000 5 4.250.000
18. | Karyawan proses 1.000.000 52 52.000.000
19. | Karyawan pengemasan 850.000 8 6.800.000
20. | Karyawan penjualan 850.000 3 2.550.000
21. | Karyawan pembelian 850.000 3 2550000 |
22. | Karyawan keuangan 850.000 2 1.700.000
23 LKaryawan Adm/Personalia 850.000 2 1.700.000 )
24 | Karyawan Humas 850.000 6 5.100.000
25. | Karyawan keamanan/satpam 650.000 16 10.400.000
26. | perawat 850.000 2 1700000 |
27. | Sopir 750.000 3 2.250.000
[ 28. | Tukang kebun 600.000 2 1.200.000
Total 145 176.450.000 |
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