Appendix A — Perhitungan Neraca Massa

A4-1

APPENDIX A
PERHITUNGAN NERACA MASSA

Tabel A.1 Data kelarutan masing-masing zat (dalam g per 100 g H;0O)

Zat T=5°C T=35°C
K;S04Na,S0, 6,4067 11,11
K2SOs 6,4067 11,11
CaCl, 62,25 74,5
NaCl 35,79 36
KC1.2NaCl 35,79 36
CaS04.2H,0 0,1844 0,2009

(Sumber: Perry, 1984)

1. Drum Separator (H-111)

ammonia gas

ammonia gas ke tangki pelarutan
dari vaporizer —————¥

v

ammonia cair
direcycle kembali ke vaporizer

Masuk drum separator:

NHj; gas dari vaporizer (V-112) = 108.664,7845 kg

Keluar dari drum separator:

Direcycle sebanyak 20 % dikembalikan ke vaporizer (V-112).

NH; gas menuju tangki pelarut (D-110) = (100-20)% x 108.664,7845 kg
=86.931,8276 kg

NH; cair yang direcycle ke vaporizer (V-112) = 20% x 108.664,7845 kg

=21.732,9569 kg
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Appendix A — Perhitungan Neraca Massa A-2

2. Tangki Pelarut NH; (D-110)

Air (pelarut) larutan ammonia 25 %
dari | ke reaktor [ & II
utilitas T ’
ammonia gas

dari drum separator (H-111)

Konsentrasi NH; dalam larutan = 25% berat

Konsentrasi H;O dalam larutan = 75% berat

Masuk tangki pelarut NH;:

NH; dari drum separator (H-111) = 86.931,8276 kg
75%

25%

Air (pelarut) dari wilitas = ~— x 86.931,8276 kg = 260.795 4827 kg

Keluar tangki pelarut:

Larutan NH3; menuju reakror I (R-210) = 277.998,6120 kg
- NH; (25%) = 69.499,6530 kg

- H,O (75%) = 208.498,9590 kg

Larutan NH; menuju reaktor 11 (R-220) = 69.728,6983 kg
- NH; (25%) = 17.432,1746 kg

- H,O (75%) = 52.296,5237 kg

3. Reaktor I (R-210)

NH; dari tangki pelarut NH; (D-110)

gypsum, dari bucket.———) - produk ke rotary
elevator (J-122) drum separator I (H-212)

T sylvinite
dari bucket elevator (J-132)

Prarencana Pabrik K S0,



Appendix A — Perhitungan Neraca Massa A-3

Konversi = 99,8 % (Fernandez-Lozano, 1997)
2 CaS0,.2H,0 + 2 KCL.2NaCl < K,SO4Na,S80, | + 2 CaCl, + 2 NaCl + 4 H,0
161,6271 kgmol 161,6271 - - - -

161.3038 161.3038 80.6519 161.3038 161,3038 3226076
0,3233 0,3233 80,6519 161,3038 161,3038 322,6076
Masuk ke reaktor I:

Dari bucket elevator (J-122):
- CaS04.2H,0 =161,6271 kgmol x172 kg/kgmol = 27.799,8612 kg
Dari bucket elevator (J-132):
- KCL.2NaCl = 161,6271 kgmol x 191,5 kg/kgmol = 30.951,5897 kg
Dari tangki pelarut NH; (D-110):
- Larutan ammonia
Perbandingan massa larutan ammonia 25 % (berat) : CaS0,.2H,O =10:1

Larutan ammonia 25 % = —ITO— x 27.799,8612 kg = 277.998,6120 kg

25%

100%

- Ammonia (25 %) = x 277.998,6120 kg = 69.499.6530 kg

75%

100 %

-H O (75 %) = x277.998,6120 kg = 208.498 9590 kg

Keluar dan reaktor I:
- K3804.Na,S04 = 80,6519 kgmol x 316 kg/kgmol
= 25.486,0004 kg

- CaS04.2H,;0 = 0,3233 kgmol x 172 kg/kgmol

= 55,6076 kg
- CaCl, = 161,3038 kgmol > 111 kg/kgmol = 17.904,7218 kg
- NaCl = 161,3038 kgmol - 58,5 kg/kgmol = 9.436,2723 kg
- KC1.2NaCl = 0,3233 kgmol - 191,5 kg/kgmol = 61,9120 kg
- Ammonia = 69.499,6530 kg
- H,0 = (322,6076 kgmol = 18 kg/kgmol) + 208.498, 9590 kg
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= 5.806,9368 kg + 208.498,9590 kg = 214.305,8958 kg
Total padatan yang terlarut dalam H,O
=(11,11+36+36+0,2009+74,5) g/ 100 g H,0
=157,8109 g/ 100 g H,0
Batas maksimum yang terlarut dalam H,O:
iLl1 . 11,11
157,8109 100

36 ><36
157,8109 100

K,80,4Na,SO,4 = x 214.305,8958 kg=1.676,1977 kg

NaCl =

x 214.305,8958 kg = 17.599,5727 kg

0,2009 " 0,2009
157,8109 100

KCl.2NaCl = 36 X 36 x 214.305,8958 kg=17.599,5727 kg

157,8109 100

__ 4S5 745
157,8109 " 100

CaS04.2H;,0 = x 214.305,8958 kg =0,5481 kg

CaCl,

x 214.305,8958 kg=75.371,9355kg

Jadi, keluar dan reaktor I dan masuk ke rotary drum separator I (H-212):
Padatan:

- K3504.Na;SO4 = 25.486,0004 kg — 1.676,1977 kg = 23.809,8027 kg
- CaS04.2H,0 = 55,6076 kg - 0,5481 kg = 55,0595 kg

Yang terlarut dalam H,O:

- K380,4.Na,SO, = 1.676,1977 kg

-CaCl; = 17.904,7218 kg

- NaCl =9.436,2723 kg

- CaS0,.2H,O = 0,5481 kg

-KC12NaCl = 61,9120 kg

- Ammonia = 69.499,6530 kg

- H,0=214.305,8958 kg
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4. Rotary Drum Separator I (H-212)

dan reaktor I ke screw conveyor (J-213)
(R-210)

l ke tangki penampung filtrat (F-150)

Asumsi: retention liquid = 8 % dant dry solid (Foust, 1980)
Masuk ke rotary drum separator I dari reaktor I (R-210):
Padatan:

- K3S04.Na,SO, = 23.809,8027 kg

- CaS0,4.2H,0 = 55,0595 kg

Yang terlarut dalam H,O:

- K2S04.Na,SO, = 1.676,1977 kg

-CaCl, =17.904,7218 kg

- NaCl = 9.436,2723 kg

- CaS804.2H,O = 0,5481 kg

- KC1.2NaCl =61,9120 kg

- Ammonia = 69.499,6530 kg

- H,0 =214.305,8958 kg

Komponen Massa, kg Fraksi Massa

K,S04 Na,S0, 1.676,1977 0,0054
NaCl 9.436,2723 0,0302

CaS04.2H,0 0,5481 1,75.10°

KC1.2NaCl 61,9120 1,98.10"
CaCl, 17.904,7218 0,0572
Ammonia 69.499,6530 0,2221
H,0 214.305,8958 0,6849
Total Massa! . 312.885,2007 1,0000
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Keluar dari rotary drum separator I:

Cake: (menuju ke screw conveyor (J-213))
- K;504.Na,SO4 = 23.809,8027 kg
- CaS0,4.2H,0 = 55,0595 kg
- Retention liquid = 8 % dani dry solid = 8 % x ( 23.809,8027 + 55,0595) kg
= 8 % x 23.864,8622 kg = 1.909,1890 kg, terdiri dari:
- K;S04 Na;SO,4 = 0,0054 x 1.909,1890 kg = 10,3082 kg
- CaCl; = 0,0572 x 1.909,1890 kg = 109,2056 kg
-NaCl =0,0302 x 1,909,1890 kg = 57,6576 kg
- CaS0,.2H,0 = 1,75.10 © x 1.909,1890 kg = 0,0033 kg
- KC1.2NaCl = 1,99.10° x 1.909,1890 kg = 0,3799 kg
- Ammonia = 0,2221 x 1.909,1890 kg = 424,0309 kg
- H,0 = 0,6849 x 1.909,1890 kg = 1307,6035 kg
Filtrat: (ke tangki penampung filtrat (F-150))
- K2504 Na,S0, = 25.486,0004 kg — (23.809,8027 kg + 10,3082 kg)
= 1.665, 8895 kg
-CaCl, = 17.904,7218 kg - 109,2056 kg = 17.795,5162 kg
- NaCl = 9.436,2723 kg — 57,6576 kg =9.378,6147 kg
- CaS04.2H,0 = 55,6076 kg — (55,0595 kg + 0,0033 kg) = 0,5448 kg
- KCl.2NaCl =61,9120 kg - 0,3799 kg = 61,5321 kg
- Ammonia = 69.499,6530 kg - 424,0309 kg = 69.075,6221 kg
-H,0 =214.305,8958 kg - 1307,6035 kg = 212.998,2923 kg

5 Reaktor It (R-220)

NHj3 dari tangki pelarut NH; (D-110)

dari screw —— | » produk ke rotary
drum separator IT (H-222)

conveyor (J-213)
T sylvinite
dari bucket elevator (J-142)
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Konverst = 99,7 % (Fernandez-Lozano, 1997)
K>S0, Na,SO; + 2 KCL.2NaCl < 2 K;S0,4 + 6 NaCl
75,3801 kgmol 151,2000 - -

75,3732 150.7464 150,7464 452.2392
0,0069 0,4536 150,7464 4522392
Masuk ke reaktor II:

Dari screw conveyor (J-213):

- K2504.Na,SO, = 23.809,8027 kg + 10,3082 kg = 23.820,1109 kg

- CaS04.2H,0 = 55,0595 kg + 0,0033 kg = 55,0628 kg

- CaCl, = 109,2056 kg

- NaCl =57,6576 kg

- KCl.2NaCl = 0,3799 kg

- Ammonia = 424,0309 kg

- H,0 = 1307,6035 kg

Dari bucket elevator (J-142):

KCL2NaCl =(151,2000 kgmol = 191,5 kg/kgmol) —0,3799 kg
=28.954,8000 kg — 0,3799 kg = 28.954,4201 kg

Dari tangki pelarut NH; (D-110):

Larutan ammonia: '

Perbandingan massa larutan ammonia 25 % (berat): K;S04Na;SO, =3 : 1
Larutan ammonia 25 % = % x 23.820,1109 kg = 71.460,3327 kg

25%
100%
= 17.432,1746 kg

NH, (25%) =

x (71.460,3327 kg - 424,0309 kg -~ 1307,6035 kg) -

75%
100%
=52.296,5237 kg

H,0(75%) = x (71.460,3327 kg - 424,0309 kg - 1307,6035 kg)

Prarencana Pabrik K>SO,
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Keluar dan reaktor Il menuju rotary drum separator Il (H-222):
K250, = 150,7464 kgmol x 174 kg/kgmol = 26.229,8736 kg
NaCl = (452,2392 kgmol x 58,5 kg/kgmol) + 57,6576 kg
=26.455,9927 kg + 57,6576 kg = 26.513,6503 kg
K2804.Na;SO, yang tidak bereaksi = 0,0069 kgmol x 316 kg/kgmol
=2,1804 kg
KCl.2NaCl yang tidak bereaksi = 0,4536 kgmol x 191,5 kg/kgmol
‘ ~ 86,8642 kg

CaCl, = 109,2056 kg

CaS0,4.2H,;0 = 55,0628 kg

Ammonia =424,0309 kg + 17.432,1746 kg = 17.856,2055 kg
H,0 = 1307,6035 kg + 52.296,5237 kg = 53.604,1272 kg

Total padatan yang terlarut datam H,O
= (11,11+36+11,11+36+0,2009+74,5) g / 100 g H,0
=168,9209 g/ 100 g H,O
Batas maksimum yang terlarut dalam H,O:
__Ann 1
1689209 100

__ 36 36
1689209 100
0,2009  0,2009
1689209 100

1L11 g 1,11
168,9209 100

36 36
1689209 100

745 745
168,9209 " 100

K>S0, x53.604,1272 kg =391,6904 kg

NaCl

x 53.604,1272 kg=4.112,6319kg

CaSO42H20 =

x53.604,1272 kg=0,1281kg

K2804 Na,SO, = x 53.604,1272 kg =391,6904 kg

KC1.2NaCl =

x 53.604,1272 kg=4.112,6319 kg

CaClz =

% 353.604,1272 kg =17.612,7588 kg
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Jadi, keluar dan reaktor 11 menuju ke rotary drum separator Il (H-222):
Padatan:

- K380, =26.229,8736 kg ~ 391,6904 kg = 25.838,1832 kg

- NaCl =26.513,6503 kg - 4.112,6319 kg =22.401,0184 kg

- CaS0,4.2H;0 = 55,0628 kg — 0,1281 kg = 54,9347 kg '
Terlarut dalam H,O:

- K280, =391,6904 kg

-NaCl=4.112,6319 kg

- CaS0O.2H,0 =0,1281 kg

- K2SO4Na,;80, =2,1804 kg

- KC1.2NaCl = 86,8642 kg

- CaCl; = 109,2056 kg

- Ammonia = 17.856,2055 kg

- H,0 =53.604,1272 kg

6. Rotary Drum Separator II (H-222)

dari reaktor II | ke screw conveyor (J-223)
(R-220)

l ke tangki penampung filtrat (F-150)

Asumsi: retention liquid = 8 % dan dry solid (Foust, 1980)
Masuk ke rotary drum separator I dari reaktor II (R-220):
Padatan:

-K;S0, = 25.838,1832 kg

-NaCl =22.401,0184 kg

- CaS0,.2H;0 = 54,9347 kg

Terlarut dalam H;O:

- K280, = 391,6904 kg

-NaCl=4.112,6319 kg

- CaS0O,.2H,0 = 0,1281 kg

Prarencana Pabrik K>S0,
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- K>SO Na, S04 = 2,1804 kg
- KC1.2NaCl = 86,8642 kg

- CaCl; = 109,2056 kg

- Ammonia = 17.856,2055 kg
- H,O0=153.604,1272 kg

Komponen Massa, kg Fraksi Massa
K2SO0, 391,6904 0,0051
NaCl 4.112,6319 0,0540

CaS04.2H,0 0,1281 1,7.10°
K,S04 Na;SO4 2,1804 2,82.10”

KC1.2NaCl 86,8642 0,0012
CaCl, 109,2056 0,0014

Ammonia 17.856,2055 0,2346
H,0 53.604,1272 0,7037

Total Massa 76.163,0333 1,0000

Keluar dar rotary drum separator 1I:

Cake: (menuju ke screw conveyor (J-223))

- K380, =25.838,1832 kg

-NaCl = 22.401,0184 kg

- CaS0,4.2H,0 = 54,9347 kg

- Retention liquid = 8 % x 48.294,1363 kg = 3.863,5309 kg, terdiri dari:
K;S04 = 0,0051 x 3.863,5309 kg = 19,8164 kg
NaCl = 0,0540 = 3.863,5309 kg = 208,6305 kg
CaS04.2H,0 = 1,7.10° x 3.863,5309 kg = 0,0507 kg
K3S04Na,;S0, = 2,8.10° x 3.863,5309 kg = 0,1082 kg
KC1.2NaCl = 0,0012 x 3.863,5309 kg = 4,4256 kg
CaCl, = 0,0014 x 3.863,5309 kg = 5,5397 kg
Ammonia = 0,2346 x 3.863,5309 kg = 906,2399 kg

Prarencana Pabrik K804
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H,O0 = 0,7037 x 3.863,5309 kg = 2.718,7199 kg
Filtrat: (ke tangki penampung filtrat (F-150))
- K,80, =26.229,8736 kg — (25.838,1832 + 19,8164) kg = 371,8740 kg
- NaCl =26.513,6503 kg — (22.401,0184 + 208,6305) kg = 3.904,0014 kg
- CaS0,.2H,0 = 55,0628 kg — (54,9347 + 0,0507) kg = 0,0774 kg
- K»804 Na;SO, = 2,1804 kg — 0,1082 kg =2,0722 kg
- KC1.2NaCl = 86,8642 kg — 4,4256 kg = 82,4386 kg
- CaCl; = 109,2056 kg — 5,5397 kg = 103,6659 kg
- Ammonia = 17.856,2055 kg — 906,2399 kg = 16.949,9656 kg
- H,O0 =53.604,1272 kg — 2.718,7199 kg = 50.885,4073 kg

7. Tangki Pelarut (F-224)

dari screw ke tangki kristalisasi (D-230)

conveyor (J-223)

T air (pelarut) dan utilitas

Masuk ke tangki pelarut:

Dari screw conveyor (J-223):

- KyS0,=25.838,1832 kg

-NaCl= 22.401,0184 kg

- CaS0,4.2H,0 = 54,9347 kg

- Retention liquid = 3.863,5309 kg, terdiri dari:
K;S04=19,8164 kg
NaCl = 208,6305 kg
CaS04.2H,0 =0,0507 kg
K>S0, Na,S0; =0,1082 kg
KC1.2NaCl = 4,4256 kg
CaCl, =5,5397 kg
Ammonia = 906,2399 kg
H,0=2.718,7199 kg

Prarencana Pabrik K50,
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Dari Utilitas:
- H,0 (pelarut) = 256.840,0000 kg

Keluar dari tangki pelarut menuju ke tangki kristalisasi (D-230):
- K280, =25.838,1832 kg + 19,8164 kg = 25.857,9996 kg

- NaCl =22.401,0184 kg + 208,6305 kg = 22.609,6489 kg

- CaS0,4.2H,0 = 54,9347 kg + 0,0507 kg = 54,9854 kg

- K350, Na;SO, = 0,1082 kg '

- KC1.2NaCl = 4,4256 kg

- CaCl, =5,5397 kg

- Ammonia = 906,2399 kg

- H;0 = 2.718,7199 kg + 256.840,0000 kg = 259.558,7199 kg

8. Tangki Kristalisasi (D-230)
Kondisi operasi: T = 5°C (Fernandez-Lozano, 1997)
Masuk ke tangki knistalisasi dan tangki pelarut (F-224):
- K»80, = 25.857,9996 kg
- NaCl = 22.609,6489 kg
- CaS0,.2H,0 = 54,9854 kg
- K350, Na,S0, =0,1082 kg
- KC1.2NaCl = 4,4256 kg
- CaCl, = 5,5397 kg
- Ammonia = 906,2399 kg
-H,O= 259.558,7199 kg

Total padatan yang dapat terlarut dalam H,O
= (6,4067+0,1844+6,4067+35,79+ 35,79+62,25) g / 100 g H,O
=146,8278 g / 100 g H,O

Batas maksimum vang terlarut dalam H,O:

K,SO, = 6,4067 y 6,4067
- 146,8278 100

x 259.558,7199 kg=725,5981 kg

Prarencana Pabrik K>SOy
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NaCl = —210_ 3379 950 5587199 ke = 22.643.8740 kg
1468278 100

CaS0,4.2H,O0 = 0.1844 X 0,184 x 259.558,7199 kg=0,6011 kg

146.8278 100
K;S0: NayS0, = 04067 64067 555 5587199 kg = 725,5981 ke
146.8278 100
KCL2NaCl = —200_ 3370 250 5587199 ke =22.643,8740 kg
1468278 100

CaCly = —2223_ 6225 5505587199 kg = 68.502,4404 kg
146.8278 100

Pada suhu 5°C terbentuk kristal:

- K250, = 25.857,9996 kg — 725,5981 kg = 25.132,4015 kg
- CaS04.2H,0 = 54,9854 kg — 0,6011 kg = 54,3843 kg

Keluar dan tangki kristalisasi menuju ke rotary drum separator 111 (H-232):
Kristal:

- K;S80, =25.132,4015 kg

- CaS04.2H,0 = 54,3843 kg
Mother Liquor:

- K;80,4=725,5981 kg

- NaCl = 22.609,6489 kg

- CaS04.2H,0=0,6011 kg

- K;S04 Na;SO, = 0,1082 kg
- KCL.2NaCl = 4,4256 kg

- CaCl, =5,5397 kg

- Ammonia = 906,2399 kg
- HyO =259.558,7199 kg

Prarencana Pabrik K>SOy
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9. Rotary Drum Separator 111 (H-232)

ke screw conveyor (J-233)

dari tangki kristalisasi

(D-230)

l ke pembuangan

Asumsi: retention liquid = 8 % dari dry solid (Foust, 1980)
Masuk ke rotary drum separator 111 dari tangki kristalisasi (D-230):
Kristal:

- K380, =25.132,4015 kg

- CaS04.2H,0 = 54,3843 kg

Mother Liquor:

- K,804 = 725,5981 kg

- NaCl = 22.609,6489 kg

- CaS0,4.2H,0 =0,6011 kg

- K2804Na,S04 =0,1082 kg

- KC1L.2NaCl = 4,4256 kg

-CaCl, = 5,5397 kg

- Ammonia = 906,2399 kg

- H,0 = 259.558,7199 kg

Komponen Massa, kg Fraksi Massa
K,S0;4 725,5981 2,6.10°
NaCl 22.609,6489 0,0798
CaS0,.2H,0 0,6011 2,12.10°
K>SOs Na;SO; 0,1082 3,8.107
KC1.2NaCl 44256 1,5.10°
CaCl, 5,5397 1,9.10°
Ammonia 906,2399 3,2.10°
H,0 259.558,7199 0,9144
Total Massa 283.810,8814 1,0000

Prarencana Pabrik K SOy
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Keluar dan rotary drum separator I11:

Cake: (menuju ke screw conveyor (J-233))

- K,S0, =25.132,4015 kg

- CaS04.2H,0 = 54,3843 kg

- Retention liquid = 8 % x 25.186,7858 kg = 2.014,9429 kg, terdiri dari:
K2804=2,6.10" x 2.014,9429 kg=5,1515kg
NaCl = 0,0798 x 2.014,9429 kg=160,5194 kg
CaS04.2H;0 = 2,2.10% x 2.014,9429 kg =0,0043 kg
K2S04Na,S0, =2,7.10° x 2.014,9429 kg =7,68.10" kg
KC1.2NaCl = 1,5.107 x 2.014,9429 kg=0,0314 kg
CaCl, = 1,9.10° x 2.014,9429 kg=0,0393 kg
Ammonia = 3,2.10” x 2.014,9429 kg=6,4339 kg
H,0 =0,9144 x 2.014,9429 kg=1.8427623 kg

Filtrat; (ke pembuangan)

- K380, =(25.132,4015 + 725,5981) kg — (25.132,4015 + 5,1515) kg

=720,4466 kg
- NaCl = 22.609,6489 kg — 160,5194 kg = 22.449,1295 kg
- CaS0,4.2H,0 = (54,3843 + 0,6011) kg — (54,3843 + 0,0043) kg
=0,5968 kg

- K280, Na;SO, = 0,1082 kg — 7,68.10* kg =0,1074 kg

- KCL2NaCl = 4,4256 kg — 0,0314 kg = 43942 kg

- CaCl; = 5,5397 kg — 0,0393 kg = 5,5004 kg

- Ammonia = 906,2399 kg — 6,4339 kg = 899,8060 kg

- H,O =259.558,7199 kg — 1.842,7623 kg=257.715,9576 kg

10. Rotary Dryer (B-240)
Udara panas, dari heater (E-246)
dari screw conveyor l
(J-233) —» —  kristal K;SO4

ke screw conveyor (J-241)
udara keluar, ke cyclone separator (H-243)

Prarencana Pabrik K;50,
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Masuk rotary dryer dari screw conveyor (J-233):

- K»SO4 =25.132,4015 kg + 5,1515 kg = 25.137,5530 kg
- CaS04.2H,0 = 54,3843 kg + 0,0043 kg = 54,3886 kg

- NaCl = 160,5194 kg

- K280, Na,SO, = 7,68.10™ kg

- KCL2NaCi1=0,0314 kg

- CaCl, = 0,0393 kg

- Ammonia = 6,4339 kg

- H,0=1.842,7623 kg

Komponen dry solid Massa, kg Fraksi Massa
K,S0, 25.137,5530 0,9915
NaCl 160,5194 6,33.10°
CaS04.2H,0 54,3886 2,15.10°
K;S04Na;SO; 7,68.10" 3,00.10°®
KCl1.2NaCl 0,0314 1,24.10°
CaCl, 0,0393 1,54.10°
Total Massa 25.352,5325 1,0000

massa H,0 + amonia masuk rotary dryer
total massa bahan masuk rotary dryer

_ 1.849,1962
25.352,5325

Kadar hiquid keluar diharapkan = 0,1 %

Kadar liquid masuk = x 100 %

x100% =729 %

0,1%
9.9 %
=25,3779 kg
Liquid yang menguap = jm! liquid dim bahan masuk — jml liquid dim bhn keluar
=(6,4339 + 1.842,7623) kg — 25,3779 kg
= 1.849,1962 kg ~ 25,3779 kg
=1.823,8183 kg

Liquid yang terdapat dalam bahan keluar =

x25.352,5325 kg

Prarencana Pabrik K>S0,
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Padatan yang terikut keluar (ke cyclone) = 0,5 % dari dry solid
=0,5% x 25.352,5325 kg
=126,7267 kg

Terdiri dar: |

- K280, =0,9915 x 126,7267 kg = 125,6520 kg

- CaS04.2H,0 = 2,15.10° x126,7267 kg = 0,2719 kg

- NaCl = 6,33.107 x126,7267 kg = 0,8024 kg

- KZSO4_NaZSO4 =3,00.10"® x126,7267 kg=13,84.10° kg

-KCL.2NaCl = 1,24.10° x 126,7267 kg=1,57.10" kg

- CaCl; = 1,54.10° x 126,7267 kg=1,96.10" kg

Keluar rota; er:
Ke screw conveyor (J-241):
- K>S0, =25.137,5530 kg - 125,6520 kg=25.011,9010 kg
- CaS04.2H,0 = 54,3886 kg - 0,2719 kg =154,1167 kg
- NaCl = 160,5194 kg — 0,8024 kg = 159,7170 kg
- K,S04 Na;SO,4 = 7,68.10% kg — 3,84.10° kg = 7,64.10™ kg
- KC1.2NaCl = 0,0314 kg — 1,57.10" kg = 0,0312 kg
- CaCl, = 0,0393 kg - 1,96.10* kg = 0,0391 kg
- Liquid dalam bahan keluar = 25,3779 kg
Ke cyclone separator (H-243):
- Liquid yang menguap = 1.823,8183 kg
- Padatan yang terikut keluar (debu) = 126,7267 kg, terdiri dari:
K,80, = 125,6520 kg
CaS0,.2H,0=0,2719 kg
NaCl =0,8024 kg
K504 Na;SO4 = 3,84.10° kg
KCl1.2NaCl = 1,57.10* kg
CaCl;=1,96.10" kg

Prarencana Pabrik K50y
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11. Tangki Penampung Filtrat (F-150)

dari rotary drum separator II (H-222)

dari rotary drum separator I
(H-212) e | larutan, ke menara distilasi
(D-160)
Masuk tangki penampung;

Filtrat dari rotary drum separator 1 (H-212):
- K2504 Na,S04 = 1.665, 8895 kg

- CaCl, = 17.795,5162 kg

- NaCl = 9.378,6147 kg

- CaS0,4.2H,0 = 0,5448 kg

- KC1.2NaCl =61,5321 kg

- Ammonia = 69.075,6221 kg

-H, O =212.998,2923 kg

Filtrat dari rotary drum separator 1l (H-222):
- K2S04 =371,8740 kg

- NaCl =3.904,0014 kg

- CaS04.2H,0 = 0,0774 kg

- K2504Na,S0, = 2,0722 kg

- KCL2NaCl = 82,4386 kg

- CaCl, = 103,6659 kg

- Ammonia = 16.949,9656 kg

- H,O = 50.885,4073 kg

Keluar tangki penampung menuju ke menara distilasi (D-160):
- K3S04 =371,8740 kg

-NaCl =9.378,6147 kg + 3.904,0014 kg = 13.282,6161 kg

- CaSO,4.2H:0 = 05448 kg - 0,0774 kg = 0,6222 kg

- K380, Na,S0,4 = 1.665,8895 kg + 2,0722 kg = 1.667,9617 kg
- KCL.2NaCl = 61,5321 kg + 82,4386 kg = 143,9707 kg

Prarencana Pabrik K850,
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- CaCly = 17.795,5162 kg + 103,6659 kg = 17.899,1821 kg
- Ammonia = 69.075,6221 kg + 16.949,9656 kg = 86.025,5877 kg
- H,0=212.998,2923 kg + 50.885,4073 kg = 263.883,6996 kg

12. Menara Distilasi (D-160)

dari tangki penampung " > distilat, ke tangki \
filtrat (D-150) l penyimpan NH; cair (F-114)

bottom, direcycle ke menara distilasi (D-160)

Masuk menara distilasi dari taneki penampung filtrat (F-150):

Komposisi feed masuk menara distilasi:

- K80, = 371,8740 kg / 174 kg/kmol = 2,1372 kmol

- NaCl = 13.282,6161 kg / 58,5 kg/kmol = 227,0533 kmol

- CaS0,.2H,0 = 0,6222 kg / 172 kg/kmol = 3,62.10° kmol

- K280, Na,SO, = 1.667,9617 kg / 316 kg/kmol = 5,2784 kmol
- KC1.2NaCl = 143,9707 kg / 191,5 kg/kmol = 0,7518 kgmol

- CaCl, = 17.899,1821 kg / 111 kg/kmol = 161,2540 kgmol

- Amonia = 86.025,5877 kg / 17 kg/kmol = 5.060,3287 kgmol
- H,0 = 263.883,6996 kg / 18 kg/kmol = 14.660,2055 kgmol

Produk keluar menara distilasi;

Diinginkan fraksi mol NH; pada produk keluar di bagian distilat sebesar
99,5% mol dan sisanya adalah H,O.

Komposisi distilat - menuju ke tangki penyimpan NH; (F-114):

- Ammonia = 99,5% mol dan NH; masuk = 5060 kmol = 86.020 kg

- H,0 = 0,1734% mol dan H,O masuk = 25,4271 kmol = 457,6878 kg
Komposisi bottom — direcycle ke menara distilas: (D-160):

- K;80,4=2,1372 kmol = 371,8740 kg

- NaCl =227,0533 kmol = 13.282,6161 kg

Prarencana Pabrik K;S04
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- CaS04.2H,0 = 3,62.10” kmol = 0,6222 kg

- K3804Na,SO, = 5,2784 kmol = 1.667,9617 kg

- KC1.2NaCl = 0,7518 kmol = 143,9707 kg

- CaCl, = 161,2540 kmol = 17.899,1821 kg

- Amonia = 5.060,3287 — 5060 kmol = 0,3287 kmol = 5,5877 kg

- H,0 = 14.660,2055 — 25,4271 kmol = 14.634,7784 kmol = 263.426,0118 kg

Prarencana Pabrik K;50,
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APPENDIX B
PERHITUNGAN NERACA PANAS

1. Vapeorizer (V-112)
Steam, 148°C

l

ammonia cair 100% ammonia gas, 38°C
dari tangki penyimpan "
30°C,170 psi l
recycle dari drum
separator kondensat
Panas masuk vaporizer:

Ammonia cair 100 % masuk vaporizer pada suhu 30°C, tekanan 170 psi dari
tangki penyimpan NH; scbanyak 86.931,8276 kgdan recycle dari drum
separator sebanyak 21.732,9569 kg.

. 303 Cp
§ Cp NH; cair, 30°C dT =R. [~ =" dT = 405,97 J/mol
28 R
Dari tangki penyimpan NH; cair (F-114):

Hi =m E;:deT =m. R.Es%d'r

= 809318276k 105 o713 kmol
17 kg/kgmol

=2.075.983,1795 kJ
Recycle dari drum separator (H-111):

Hee =m. [ CpdT =m.Rj::’%‘ldT

_ 21.7329569kg x 405,97 J/mol
17 kg/kgmotl

=518.995.794,9 J = 518.995,7949 k]
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Total entalpi masuk = H; + Hre = Hpasuk
=2.075.983,1795 kJ + 518.995,7949 kJ
=2.594.978,9744 xJ

Panas keluar vaporizer:

Ammonia gas keluar vaporizer pada suhu 38°C menuju ke drum separator
sebanyak 108.664,7845 kg.
Pada P =167 psia Tb NH; = 30°C

[CpNH; gas, 38°CdT=R [ %—dT = 464,1573 J/mol

J Cp NH; cair, 30°C dT =R. E :: % dT = 405,97 J/mol

A ammonia gas pada 30°C = 8.543,92/17 BTU/1b.2,326(Hougen 11,1943, p. 278)
=1.169,0092 kl/kg

id — 303 311
HY =m, L%deT +m. LMdeT +m. A

303 311
=m.R.I -@—dT+m.R.I EBdT +m.A
298 R 303 R

— 108.664,7845x| 20327 Kikamol | 464,15731Ikmol , | 6 600 k7Kg
17kg / kgmol 17kg / kgmol
=132.592.026,6519 kJ
o =0,253
Tr = T/T, =311/405,7 = 0,7666
Pr= P;Pc = 11,5137/112,8 =0,1021 (Smith Van Ness, 1996, p.636)
R R R
H _[H + . H (Smith Van Ness, 1996, eq. 6.60)
RTe {R.Tc R.Tc

Dari Smith Van Ness, 1996, tabel E.5 didapat :

H* Y
=-0,1754
R.Tc

H® Y
(R ]=-o,2szo

Te

Prarencana Pabrik K,SO
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HR
R.Tc
HR = 8,31451 ki/kmol K x 405,7 K x -0,2467 = -832,2717 kJ/kmol
=-832,2717 kJ/kmol x 6.392,0465 kmol =-5.319.919,3766 kJ
Hioar = H+ HY
=132.592.026,6519 kJ + -5.319.919,3766 kJ = 127.272.107,2753 kJ

=-0,1754 + 0,253. -0,2820 = -0,2467

Panas masuk = Panas keluar
Qsuptai + Hmasuk = Hicetuar + Qloss
Qsuplai + 2.594.978,9744 kJ = 127.272.107,2753 kJ + Qjoss
Quuptai + 2.594.978,9744 kJ = 127.272.107,2753 kJ + 10 %.Qquptai

0,90.Qsupisi = 124.677.128,3011 kJ

Qsuptai = 138.530.142,5565 kJ

Quoss = 10 %. Qsupiai

=0,1 x 138.530,142,5565 kJ = 13.853.014,2556 kJ

Digunakan steam 4,5 bar; 148°C:
Asteam = 2.119,5 klJ/kg (Smith, 1996, p.671)

Quupai _ 138.530.142,5560kJ
A 2.119,5k¥/kg

= 65.359,8219 kg/hari

Jadi, kebutuhan steam =

2. Drum Separator (H-111)

—————
ammonia gas, 30°C

ammonia gas, 38°C ke tangki pelarut NH; (D-110)
——_—_—_——.‘

ammonia cair, 30°C
direcycle kembali ke vaporizer (V-112)

Prarencana Pabrik K>S0
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Panas masuk drum separator:

Ammonia gas masuk drum separator bersuhu 38°C dari vaporizer (V-112)
sebanyak 127.272.107,2753 k.

Hupasuk = 127.272.107,2753 kJ

Panas keluar drum separator:

Ammonia keluar drum separator bersuhu 30°C berupa ammonia gas sebanyak
86.931,8276 kg menuju ke tangki pelarut NH; (D-110) dan ammonia cair
sebanyak 21.732,9569 kg direcycle kembali ke vaporizer (V-112).

f Cp NH; cair, 30°CdT =R. [} %’- dT = 405,97 J/mol

A ammonia gas pada 30°C = 8.543,92/17 BTU/1b.2,326(Hougen I1,1943, p. 278)
= 1.169,0092 kl/kg
Ammonia gas ke tangki pelarut NH; (D-110):

. 30
yH =m.j ' Cpdr +m.k=m.Rfmng +m. A
298 208 R

= 86.931,8276 kg x| 20227 1Mol |\ 69 0092kJkg
17 kg/kgmol

=103.700.089,4167 kJ
® = 0,253
Tr = T/T. = 303/405,7 = 0,7469
Pr=P/P.= 11,2384/112,8 =0,0996 (Smith,Van Ness, 1996, p.636)

R R 0 R Y
H _[H + . H (Smith Van Ness, 1996, eq. 6.60)

R.Te {R.Tc R.Tc

Dari Smith Van Ness, 1996, tabel E.5 didapat :

Y
=.0,183
R.T¢c

Prarencana Pabrik K>SOy



Appendix B — Perhitungan Neraca Panas B-5

HE
R.Tc
H® =8,31451 kJ/kmol.K x 405,7 K x -0,2604 = -878,3873 kJ/kmol
=-878,3873 kJ/kmol x 5.113,6367 kmol = -4.491.753,5092 kJ
H;=H*+HR®
=910.982,1442 kJ + ~4.491.753,5092 kJ = 99.208.335,9075 kJ
Ammonia cair direcycle kembali ke vaporizer (V-112):

=-0,183 + 0,253. -0,306 = -0,2604

- 303 _ 33 Cp
Hge = m. jm CpdT =m. R.jm 4T

= 21.732,9569k8 | 40597 J/mol
17 kg/kgmol

=518.995.794,7 ] = 518.995,7947 kJ
Total entalpi keluar = H; + Hge = Hieluar
=09 .208.3359075 kJ + 518.995,7947 kJ
=99.727.331,7022 kJ
Quoss = Huasuk - Hiceluar
=127.272.107,2753 k¥ - 99.727.331,7022 kJ
=27.544.775,5731 ki

3. Tangki Pelarut NH; (D-110)

Air (pelarut) larutan ammonia 25 % ke
30°C ——— t————— reaktor I (R-210) & II (R-220)

T

ammonia gas, 30°C
Dari drum separator (H-111)

Panas masuk tangki pelarut NH;:

Ammonia gas masuk tangki pelarut NH; bersuhu 30°C dari drum separator
(H-111) sebanyak 86.931,8276 kg, hendak dilarutkan dengan air bersuhu 30°C
sebanyak 260.795,4827 kg.

Prarencana Pabrik K>S0
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{ Cp air, 30°C AT = R. j;’: %‘3 dT = 377,5873 J/mol

Dari drum separator (H-111):
Hammonia masuk = 99.727.331,7022 kJ

Dari utilitas:
303 303 C
Hyr =m L% CpdT =m.R. Im -EpdT

- 260.795,4827 kg x 377,5873 J/mol
18 kg/kgmol

=5.470.725.677,1 J = 5.470.725,6771 kJ

Heat of solution of NH; = -8.200 kkal/kgmol (Hougen I, 1954)

86.931,8276

Qsolution = -8.200 kkal/kgmol . T

kgmol. 4,184 J/kal

=-175.442.746,2787 kJ

Total panas masuk = Hemmonia masuk + Hair + Qsolution
=(99.727.331,7022 + 5.470.725,6 771 +175.442.746,2787) kJ
= 280.640.803,6580 kJ

Panas keluar tangki pelarut NH;:

Larutan ammonia 25 % keluar tangki pelarut pada suhu 35°C sebanyak
347.727,3103 kg, dimana 277.998,6120 kg menuju ke reaktor 1 (R-210) dan
69.728,6983 kg menuju ke reaktor I (R-220).

308

308 308
Chiuunsmmonie- AT =0,2609.{ CP v AT +0,7391. [ Cp,;..dT

298

dimana:

] Cp NH, cair, 35°C dT = R. ’9‘:‘ -%?-dT =814,1791 J/mol
fCpair,35°dT =R. [ P 41 =754 4309 Jmol
298 R

(e dT = 0,2609. 814,1791 J/mol + 0.7391. 754 4309 J/mol

0% plnrum.n ammonia *

= 770,0192 J/mol = 770,0192 kJ/kgmol

Prarencana Pabrik K,S0;
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308 }
Hlarutan ammonia =m p- Cp larutan ammonia - dT

_ 3477273103 kg
(0,2609.17) +(0,7391.18) kg/kgmol

. 770,0192 kJ/kgmol

- 347 1273103kg 274 0192 ky/kgmol
17,7391 kg/kgmol

=15.094.153,8914 kJ

Panas masuk = Panas keluar
Hammonia masuk + Hair + Qsolution = Hiarutan ammonia + Qioss + Qyang diserap air pendingin
280.640.803,6580 kJ = Hinuan ammonis * 5 %. Qusasac + Qyang diseapai pecingin
280.640.803,6580 =15.094.153,814 + 0,05. 280.640.803,6580 + Qyang diserap air pendingin
280.640.803,6580 kJ = 15.094.153,8914 IJ + 14.032.040, 1829 kJ + Qyang giecapair peingn
Qyang diserap air pendingin = 280.640.803,6580 kJ - 15.094.153,8914 kJ - 14.032.040,1829 kJ
Qyang diserap sis poncingin = 251.514.609,5837 kJ

303

322 322 Cp
j CPi pendingin- 4T = R. jm = 4T = 1435,1277 J/mol = 1435,1277 kl/kgmol

322
anng diserap air pendingin  — Mair pendingin - .L(B Cpair pendingin * dr

251.514.609,5837 kJ = Myir pendingin - 1435,1277 kJ/kgmol

. _ 251514.609,5837k) _
M pedingin = 2o ot = 175.255,9090 kgmol

=175.255,9090 kgmol . 18 kg/kgmol
= 3.154.606,3620 kg/hari
= 131.441,9318 kg/jam

Panas keluar tangki pelarut menuju ke reaktor I (R-210):

308

Hisruan sramoniel = M. o8 CPurtenammonia - G1

_ 2779986120kg 40 0192 kJ/kgmol
17,7391 kg/kgmol

=12.067.369,1908 kJ

Prarencana Pabrik K-S0,
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Panas keluar tangki pelarut menuju ke reaktor 1l (R-220):

308
Hlarutan arnrnonia? =ML ng Cplnmmnammonia' dT

_ 69.728,6983 kg . 770,0192 kl/kgmol
17,7391 kg/kgmol

=3.026.784,7006 kJ

4. Reaktor I (R-210)
Larutan ammonia 25%,35°C

l

CaSO42H,0,30°C —— Reaktorl | 554k 35°C

KCl1.2NaCl,30°C

Panas masuk reaktor [:

Dari bucket elevator (J-122):

CaS04.2H,0 masuk reaktor I pada suhu 30°C sebanyak 27.799,8612 kg.
Cp CaS0,.2H;0 = 46,8 kkal’kmol K = 195,8112 kJ/kgmol. K

HCaS0, 2,0 = 21208012 K8 145 8117 ki/kemol K (303-298)K
172 kg/kgmol

= 158.241,9820 kJ
Dari bucket elevator (J-132):
KC1.2NaCl masuk reaktor I pada suhu 30°C sebanyak 30.951,5897 kg.

303
JCp kc12Nac130°C AT =R. L o8 % dT = 60,69 kkal’kmol = 253,9270 kJ/kmol

HrciNael = o PLIITKE 553 9590 kykgmol
191,5 kg/kgmol

=41.041,4847 kJ
Dari tangki pelarut NH; (D-110):
Larutan ammonia masuk reaktor I pada suhu 35°C sebanyak 277.998,6120 kg.
Hiarutan ammonia1 = 12.067.369,1908 kJ

Prarencana Pabrik K>S0,
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Total entalpi masuk = HCaS0,.2H,0 + HKC1.2NaCl + Hianuan ammonial
= 158.241,9820 kJ + 41.041,4847 kJ + 12.067.369,1908 kJ

=12.266.652,6575 kJ
Yang bereaksi:
2 CaS04.2H,0 + 2 KCL2NaCl « K;S04Na,S0, | + 2 CaCl, + 2 NaCl + 4 H;,0
161,3038 161,3038 80,6519 161,3038 161,3038 322,6076

Hreaksi = (HK,S04 Na,SO,+HCaCl, +HNaC1+HH,0) — (HCa$0,.2H,0+HKC!.2NaCl)
= [(-673,15.10°.80,6519 + -190,6.10%.161,3038 + -98,321.10°.161,3038 +
-68,3174.10° 322,6076) — (-479,33.10%.161,3038+-202,669.10°.161,3038))
kkal . 4,184 kJ/kkal
=(-122.889.594,1370 + 110.009.030,2960) kkal . 4,184 kJ/kkal
-12.880.563,8410 kkal. 4,184 kJ/kkal
-53.892.279,1107 kJ

i

Produk keluar reaktor I pada suhu 35°C.
25.486,0004

HK,50,.Na,S0, = [137,2352.(308 - 298) = 110.682,7963 kJ

55,6076

HCaS0,2K,0= .195,8112.(308 —~ 298) = 633,0576 kJ

HCaCl, = @%5&.756,0312 =121.950,7055 kJ

9.436,2723

HNaCl = .504,6992 = 81.409,8988 kJ

>

61,9120

HKCI.2NaCl = .504,9787 = 163,2598 kJ

69.499,6530

HNH; = .814,1791 =3.328.538,9950 kJ

HH,0

= ﬂigpl-%’—g—gé—gf—.ﬁll,ﬂw = 89821659863 kJ

ZHproduk = HK,S0,Na,SO,+ HCaSO, 2H;0 + HCaCl; + HNaCl + HKC1.2NaCl +
HNI‘!;:, + HH;O
=12.625.544,6993 k]

Prarencana Pabrik K>S0
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Panas masuk = Panas keluar
Qmasuk = ZHproduk + Qloss + Qyang diserap air pendingin
Huasux + Hreaksi = ZHproduk + 5%. Qmasux + Qyang diserap air pendingin
12.266.652,6575 + 53.892.279,1107 = 12.625.544 6993 + 5%.(12.266.652,6575 +
53.892.279,1107) + Qyang diserap s pendingin
Qyang diserap air pendingin = 30.225.440,4805 kJ

e dT=R ™ P 4T = 2263720 J/mol = 226.3720 kJ/kemol
.Los Pair pendingin - A1 = '.Los R 4 T4 20 J/mol =226, gmo

306

Qyeng diseap s peodingia = s peciogin. |, CP e pngigin- 4T

s ot = 202254404805 I
226,3720 kJ/kgmol

=1221.871,2583 kgmol . 18 kg/kgmol

=3.993.682,6491 kg/hari

= 166.403,4437 kg/jam

=221.871,2583 kgmol

5. Reotary Drum Separator 1 (H-212)

dari reaktor I (R-210) , ke screw conveyor (J-213)

35°C 35°C

l

ke tangki penampung filtrat (F-150), 35°C

Panas masuk rotary drum separator I:
Dari reaktor 1 (R-210) pada suhu 35°C:

HK,S04.Na;S0, = 110.682,7963 kJ
HCa80,.2H,0 = 633,0576 kJ
HcaCl, = 121.950,7055 kJ

HNaC1 = 81.409,8988 kJ
HKC12NaCl = 163,2598 kJ

HNH, = 3.328.538,9950 kJ

Prarencana Pabrik K80,
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HH,0 = 8.982.165,9863 kJ
ZHmasuk = HK,S0,.Na,S0, + HCaS0,.2H,0 + HCaCl, + HNaCl + HKCI.2NaCl + HNH;
+ HH,0 = 12.625.544,6993 kJ

Panas keluar rotary drum separator I pada suhu 35°C:

Ke screw conveyor (J-213):

23.820,1109

HK,S0,Na,804 = .137,2352.(308 - 298) = 103.448,0280 kJ

55,0628
HCas0,.2H,0 =

.195,8112.(308 - 298) = 626,8554 kJ

109,2056

Hcacl,= .756,0312 =743,8094 kI

Hinag) = 376576

.504,6992 =497.4315kJ

L]

HKCl1.2NaCl = 0,379

.504,9787 = 1,0018 kJ

y

HNH, = @%’93.814,1 791 =20.308,0645 kJ

HH,0

_ &71’860}_5_,754,4309 = 54.805,3603 k]

Total Hkeluar I ke screw conveyor = 180.430,5509 kJ
Ke tangki penampung filtrat (F-150):

1.665,8895

HK,80,Na,S0, = .137,2352(308-298) =7.234,7683 kJ

0,5448

HCaS0,.2H,0 = .195,8112.(308 - 298) = 6,2022 kJ

17.795,5162

HcCaCl,= .756,0312 = 121.206,8961 kJ

_ 9.378,6147

HNaCl .504,6992 = 80.912,2327 kJ

b

61,5321

HKCL2NaCl = .504,9787 = 162,2580 kJ

Ed

Prarencana Pabrik K>SOy
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HNH, = @71—?7’—6&.814,1791 =3.308.231,0490 kJ

_ 212.998,2923

HH,0 .754,4309 = 8.927.360,7421 kJ

Total Hkeluar II ke tangki penampung filtrat = 12.445.114,1484 kJ

Total Hkeluar = XHkeluar ke screw conveyor + ZHkeluar ke tangki penampung filtrat
= 180.430,2839kJ + 12.445.114, 4154 kJ
=12.625.544,6993 kJ

6. Reaktor II (R-220)

Larutan ammonia 25%,35°C

l

CaS0,2H;0,30°C — | ReaktorIl | o4k 35°C

KCl.2NaCl1,30°C

Panas masuk reaktor II:
Dari bucket elevator (J-142):
KC1.2NaCl masuk reaktor II pada suhu 30°C sebanyak 28.954,4201 kg.

| Cp KCL2NaCL30°C dT = R. j: :: %‘3 dT = 60,69 kkal/kmol = 253,9270 kJ/kmol

HKCL2Nacl = 252344201K8 65 5770 k/kgmol = 38.393,2587 kJ
191,5 kg/kgmol

Dari tangki pelarut NH; (D-110):

Larutan ammonia masuk reaktor I pada suhu 35°C sebanyak 69.728,6983 kg.
Hiarvtan ammoniaz =~ = 3.026.784,7006 kJ

Dari screw conveyor (J-213) masuk pada suhu 35°C:

HK,S0,.Na,S0, = 103.448,0280 kJ

HcCasS0,.2H,0 = 626,8554 kJ

HCaCl, = 743,8094 k}

HNaCl1 = 497,42’% i5kJ

Prarencana Pabrik K504
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HKC12NaCl = 1,0018 kJ
HNH, = 20.308,0645 kJ
HH,0 = 54.805,3603 kJ
Total Hmasuk dari screw conveyor = 180.430,5509 kJ
Total panas masuk = HKCIL.2NaC! + Hijangan ammoniaz + Hdari screw conveyor
= 38.393,2587 kJ + 3.026.784,7006 kJ + 180.430,5509 kJ

=3.245.608,5102 kJ
Yang bereaksi:
K;S04N2,SO; + 2 KC12NaCl « 2 K,S0, | + 6 NaCl
75,3732 150,7464 150,7464 4522392

Hieaksi = (HK,S04+ HNaCl ) — (HK,S0,.Na, SO+ HKC1.2NaCl)
= [(-342,64.10°.150,7464 + -98,321.10° 452,2392) — (-673,15.10°.75,3732
-202,669.10°. 150,7464)] kkal . 4,184 kJ/kkal
= (-96.116.356,8792 + 40.640.927,9472) kkal . 4,184 kJ/kkal
=-62.189.489,8286 kJ

Produk keluar pada suhu 35°C menuju ke rotary drum separator Il (H-222):

HK,80, = 26—'2%%?]2.33,1.4,1 84.(308-298) =208.769,2923 kJ

55,0628

HCaS0,2H,0 = .195,8112.(308 - 298) = 626,8554 kJ

109,2056

HCaCl,= .756,0312 =743,8094 kJ

_ 26.513,6503

HNaCl .504,6992 =228.742,1897 kJ

>

2,1804

HK,S04Na,S0, = : .137,2352.(308 - 298) =9,4692 kJ

86,8642

HKCl.2NaCl = .504.9787 =229,0578 kJ

2

17.856,2055

HNH, = .814,1791 = 855.185,2239 kJ

Prarencana Pabrik K»80,
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_ 53.604,1272

HH,0 .754,4309 =2.246.700,5225 kJ

2Hproduk = HK,S0,+ HCaS0,.2H,0 + HCaCl; + HNaCl + HK,S0, Na,SO,+
HKCI1.2NaCt + HNH; + HH,0
= 3.541.006,4202 kJ

Panas masuk = Panas keluar
Qmasuk = ZHproduk + Qioss + Qyang diserap air pendingin

Huasuk + Hreaksi = Hproduk + 5%. Qumasuk + Qyang diserap air pendingin
3.245.608,5102 + 62.189.489,8286 = 3.541.006,4202 + 5%.(3.245.608,5102 +

62.189.489,8286) + Qyang diserap air pendingin
anng diserap air pendingin — 58622337,0017 kJ

e dT=R. [ P 41 =226.3720 J/mol = 226 3720 K/kgmol
I3o3 Puir pendingin - ¢ 1~ 'Loadﬁ- it J/mol =226,372 gmo

306
anng diserap ait pendingin — Mlair pendingin . 03 Cpair pendingin © dT

58.622.337,0017 kJ
226,3720 k/kgmol
=258.964,6114 kemol . 18 kg/kgmol
= 4.661.363,0044 keg/hari

= 194.223,4585 kg/jam

Mir pendingin = =258.964 6114 kgmol

7. Rotary Drum Separator II (H-222)

dari reaktor II (R-220) ke screw conveyor (J-223)
—> .
35°C 35°C

ke tangki penampung filtrat (F-150), 35°C

Panas masuk rotary drum separator H:
Dari reaktor 11 (R-220) pada suhu 35°C:

Prarencana Pabrik K250,
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HK,S0, = 208.769,2923 kJ

HCas0,.2H,0 = 626,8554 kJ

HCaCl, = 743,8094 kJ

HNaCl1=228.742,1897 kJ

HK,80,Na,S0, = 9,4692 kJ

HKCI1.2NaCl = 229,0578 kJ

HNH, = 855.185,2239 kJ

HH,0 = 2.246.700,5225 kJ

THmasuk = HK,SO, + HCaS0,.2H,0 + HCaCl, + HNaCl + HK,S0,.Na,SO, +
HKC12NaC1 + HNH; + HH,0 = 3.541.006,4202 kJ

Panas keluar rotary drum separator II pada suhu 35°C:

Ke screw conveyor (J-223):

HK,S0, = 22'8;’;?——:9—9-9—6—.33,1.4,1 84.(308 - 298) =205.809,4660 kJ
HCaS0,.2H,0 = 54,9834 .195,8112.(308 — 298) =625,9743 kJ
HCaCl, = 5’53?7 .756,0312 =37,7314 kJ .

HNaCi= M.SM,@% =195.061,0549 kJ
HK,S0,.Na,S0, = 0’1022 .137,2352.(308 - 298) = 0,4699 ki
HKCl1.2NaCl = 4,4256 .504,9787 = 11,6702 kJ

HNH; = -9—9-6—’2—3’29—.814,1 791 = 43.402,4462 kJ

HH,0= w.754,4309 =113.949,2389 kJ

ZHkeluar I ke screw conveyor = 558.898,0519 kJ

Prarencana Pabrik K>SOy



Appendix B - Perhitungan Neraca Panas B-16

Ke tangki penampung fiitrat (F-150):

7
HK,80, = ﬂ%%—42.33,1.41,184.(308 -298) =2.959,8264 kJ

HCaS0,2H,0 = 0.0774 .195,8112.(308 —298) = 0,8812 kJ
Hcacl, = l(l?’f—f—f—s—-g—.756,0312 =706,0780 kJ

HNaCl = %.504,6992 =33.681,0752 k}
HK;80,Na,S0, = 2’0722 .137,2352.(308 - 298) = 38,9993 kJ
HKC1.2NaCi = 82’4386.504,9787 =217,3877kJ

HNH; = -16'9—4?:79—@——5‘L‘814,1791 =811.782,8081 kJ

HH,0 = w.?54,4309 =2.132.751,3126 kJ

2 Hkeluar II ke tangki penampung fittrat = 2.982.108,3683 kJ
ZHkeluar = XHkeluar ke screw conveyor + LZHkeluar ke tangki penampung filtrat
=558.898,0519 kJ + 2.982.108,3683 kJ = 3.541.006,4202 kJ

8. Tangki Pelarut (F-224)
Air (pelarut), 30°C

l

dari screw conveyor. | » ke tangki kristalisasi
(J-223), 35°C (D-230), 36,2°C

P masuk tangki pelarut:

Dari screw conveyor (J-223) pada suhu 35°C:
HK,S0, = 205.809,4660 kJ

HCaS0,.2H,0 = 625,9743 kJ

HcaCl, =37,7314 kJ

Prarencana Pabrik K;50,
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HNaCl = 195.061,0549 kJ

HK,S0,.Na,S0, = 0,4699 kJ

HKC!2NaCl = 11,6702 kJ

HNH, = 43.402, 4462 kJ

HH,0=113.949,2389 kJ

Total Hmasuk dari rotary drum separator I = 558.898,0519 kJ
Dari utilitas:

Air (pelarut) masuk pada suhu 30°C:

] Cpair, 30°c dT =R. [~ <2 dT = 377,5873 J/mol = 377,5873 kI/kemol
298 R

o 303 _ 303 Cp
Hir =m. jm CpdT =m.R. jm —-dT

= 256.840.0000kg | 377 5873 ki/kgmol = 5.387.751,2296 kJ

18 kg/kgmol
Total Hmasuk tangki pelarat = 558.898,0519 kJ + 5.387.751,2296 kJ
=5.946.649.2815kJ
Panas pelarutan:

QK50 = -6,32 kkal/gmol, 2252122996 K8 13 8 4 184 1y/kkal
174 g/gmol kg

=-3.929.655,0601 kJ
54,9854

QCa50,.2H,0 = -0,18. 10%.4,184 =-240,7593 kJ

5,5397

QcaCl, =4.9. 1 .10°4,184 =1023,1776 kJ

QNaCl= —1,164.%.103.4,184 =-1.882.272,9819 kJ

>

QK,S0,Na,S0, = -6,04. 0;?682 104184 =-86530kJ

QKC1.2NaCl = -5,568. 41';?556 10%4,184 =-538,3867 kJ

£l

Prarencana Pabrik K>S0,
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OQNH, =-8.4

906
.—’gjﬂ-,103.4,184 =-1.873.549,7076 kJ

Total Qsolution = - 7.685.242,4310 kJ

Keluar dari tangki pelarut pada suhu T> menuju ke tangki kristalisasi (D-230):
25.857.9996

HK,S0, = 33,1.4,184.(T, —298) kJ

54,9854
HC&SO442H20 = >

195.8112(T, ~298) kJ

5,5397
11

T
Heacl, = 4,184, j 16,9+0,00386 T 4T kJ
298

T
= 22005989 4184, [10,79+0,0042T aT I

4 298

0,10:2 137,2352(T, - 298) kJ

HNacCl

I‘IK1504.N32504 b

T,
HKC1.2NaCl = 41’;?55 6.4,1 84. j 10,93+0,00376 T 4T kJ

2 298

Ty
8314, j 22,626 ~100,75.10> T +192,71.10° T? dT kJ

298

9062399

T,
8314, j 8712+125.10°T~0,18.10"° T? 4T kJ

208

59.558,71
Hio = 2595587199

Panas masuk = Panas keluar
Hiasuk + Qsolution = Hicetuar + Qioss
5.946.649,2815 kJ + 7.685.242,4310 kJ = Hieluar + 10% 7.685.242,4310 kJ
Hieiwar = 12.863.367,4694 k)
Trial T,=36,2°C :
HK,S0, = 20.580,9466 x (309,2 — 298) = 230.506,601882 kJ
HCaS0,.2H,0 = 62,5974 x (309,2 —298)=701,0911637 kJ
Hcact, = 0,0499 x 846,8635 = 42,2645922 kJ
HNaCl= 386,4897 x 565,3812 = 218.’514,024387 kJ

Prarencana Pabrik K>S0,
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HK,S0,Na,80,= 0,0470 x (309,2 — 298) =0,5262883 kJ
HKC1.2NaCl = 0,02311 x 565,6818 =13,0730098 kJ
HNH; = 443,2046 x 109,7932 = 48.660,859853 kJ

HH,0 = 119.887,2887 x 101,6390 = 12.185.219,3444 kJ
ZHyeow = 12.683.657,7855 kJ — trial dianggap cocok

Panas masuk = Panas keluar
ZHmasuk + Qsolution = ZHietuar + Quoss
5.946.649,2815 kJ + 7.685.242.4310 kJ = 12.683.657,7855 kJ + Qioss
Quoss = 948.233,9270 kJ

9. Tangki Kristalisasi (D-230)

dari tangki ke rotary drum separator
pelarut (F-224), 36,2°C —, by I (H-232)
Panas masuk tangki kristalisasi:

Dari tangki pelarut (F-224) pada suhu 36,2°C:

HK,S0, = 20.580,9466 x (309,2 — 298) = 230.506,601882 kJ
HCaS0,.2H,0 = 62,5974 x (309,2 — 298) = 701,0911637 kJ
HCacCl, = 0,0499 x 846,8635 = 42,2645922 kJ

HNaCl= 386,4897 x 565,3812 =218.514,024387 kJ
HK,S0,4.Na,50,= 0,0470 x (309,2 —298) = 0,5262883 kJ
HKC1.2NaCl = 0,02311 x 565,6818 =13,0730098 kJ

HNH, = 443,2046 x 109,7932 = 48.660,859853 kJ

HH,0 = 119.887,2887 x 101,6390 = 12.185.219,3444 kJ
YHmasuk = 12.683.657,7855 kJ

Panas kristalisast:

Panas kristalisasi = - Panas pelarutan:

Prarencana Pabrik K>504
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QK,S0, = +(-6,32 kkal/gmol. 25.857,9996 kg 10° £ 4,184 kJ/kkal )
174 g/gmol kg

=3.929.655,0601 kJ
54,9854
72

QCaS0,2H,0 = -(-0,18. .10°.4,184 ) =240,7593 ki

QcaCl, =-(49. 5, ff’?’ 10°4,184)=-1023,1776 kJ

QNaCl= -(-1,164. 2‘%%9-’56—4&.103.4,184) =1.882.272,9819 kJ

¥

QK,SO,Na,S0, = -(-6,04. 031?682 10°.4.184 y = 8,6530 kJ

QKCI1.2NaCl = «(-5,568. 413?5 6 .10°.4,184)=538,3867 kJ

¥

QNH, = (-84, 9_055;123_99—. 10°4,184) = 1.873.549,7076 kJ

Total Qkristalisasi = 7.685.242,4310 kJ

Produk keluar pada suhu 5°C ke rotary drum separator 11l (H-232):
25.857,9996

HK,S0, = —'—l—_;i——.33,1.4,184.(278 ~-298) =-411.618,9319k]
HCaS0, 2H,0 = 24,9854 195,8112.(278 - 298) = - 1.238,2622 kJ
Hcacl, = > 5397 (-1507,2174) =-752210kJ

HNaCl = -2%.(—1004,1265) = - 388.084,5746 kJ
HK,S0,Na;S0, = 01082 .137,2352(278-298) =-0,9389 kJ
HKC1.2NaCl = 4,4256

—(-1005,2378) =- 23,2312 kJ

>

HINE, = 206;12732?_‘(_1.596,3814) = - 85.100,2677 kJ

Prarencana Pabrik K>S0
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_ 259.558,71 99
18

Y Hkeluar = HK,SO,+ HCaS04.2H,0 + HCaCl, + HNaCl + HK,S0,.Na,S0,+
HKC1.2NaCl + HNH,; + HH,0 = - 22.602.678.5567 kJ

HH,0 (—1.506,0086) =-21.716.537,1292 kJ

Panas masuk = Panas keluar
ZHmasuk = ZHietuar + Qkristatisasi + Qyang diserap air pendingin
12.683.657,7855 kJ = - 22.602.678,5567 kI+ 7.685.242,4310 kJ + Qqang discrp air penclingin
Qyang diserap s pendingin = 27.601.093,9112 kJ

90% berat air pendingin ditambah dengan 10% berat ethylene glycol masuk
pada suhu -5 °C dan keluar pada suhu 4°C:

] Cuir pendingin = R j:: %B dT = 699,8995 J/mol = 699,8995 kJ/kgmol

Clethylene glyoot - AT =92,8538 ki/kgmol K x (277-268)K = 853,6842 kI/kgmol

Qsuplai = AHzir pendingin = m. Cp. AT

m
(0,973.18+0,027.62)

m = 752.231,4055 kg
mair = 90% 752.231 4055 kg = 677.008,2649 kg
Methytene giyoot = 10% 752.231,4055 kg = 75.223,1406 kg

27.601.0939112 =

x(0,973.699,8995+0,027.8536842)

10. Rotary Drum Separator 111 (H-232)

dari tangki kristalisasi—» — ke screw conveyor (J-233),
(D-230), 5°C l 5°C

ke pembuangan, 5°C

Panas masuk rotary drum separator III:
Dari tangki kristalisasi (D-230) pada suhu 5°C:

Prarencana Pabrik K280
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25.857
HK,s0, = —?—7%26‘33,1.4,1 84.(278-298) =-411.6189319kJ

HCaS0,2H,0 =

54,97254 195,8112.(278-298) = - 1.238,2622 kJ

5,5397
111

22.609,6489

HCaCl,= (-1507,2174) =- 752210k

HNaCl = (~1004,1265) = - 388.084,5746 kJ

2

0,1082

HKSO,NasSO, = —-==137,2352.(278 - 298) =-0,9389 kJ

4’425;6 (~1005,2378) =-23,2312 kJ

HKCI1.2NaCl =

>

906,2399

HNH, = (—1.596,3814) =- 85.100,2677 kJ

259.558,71 99
18

ZHmasuk = HK2504 + HC3S042H10 + HCEC]: + HNaCl + HK:SO4.NEQSO4+
HKCl1.2NaCl + HNH; + HH,0 = - 22.602.678,5567 kI

HH,0 = (~1.506,0086) =-21.716.537,1292 kJ

Panas keluar rotary drum separator IH:

Ke screw conveyor (J-233) pada suhu 5°C:

HK,S0, = gé-'-!g;isﬂjll 4,184.(278 - 298) =-400.150,5483 kJ

54,3886

HCaS0,.2H,0 = .195,8112.(278 - 298) = - 1.238,3601 kJ

0,0393
i

160,5194

HCaCl, = (-1507,2174) =-0,5336 KJ

HNaCl= (—1004,1265) =-2.755,2442 kJ

?

7,68.10™

HK,;80,.Na,80, = 137,2352.(278-298) =-6,67. 107 kJ

0,0314

HKC1.2NaCl = (-1005,2378) =-0,1648 kJ

?
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3= 6’43;9 (~1.596,3814) =-604,1740 kJ

_ 1.824,7623

HH,0 (-1.506,0086) =-152.672,6509 kJ

2 Hkeluar I = HK,S0, + HCaS0,.2H,0 + HCaCl, + HNaCl + HK,80;Na,SO, +
HKC1.2NaCl + HNH; + HH,0 = - 557.421,6826 kJ
Ke pembuangan pada suhu 5°C:

HK,S0, = ]—?—(:—’,-;—-—-—4:66«.33,1.4,1 84.(278 -298) =-12.214,6551 kJ

HCasS0,.2H,0= 0,568

195,8112.(278-298) =- 13,5884 kJ

53,5004
11

22.449,1295

HCaClz =

(-1507,2174) =- 74,6874 kJ

HNaCl= (—1004,1265) = -386.075,6019 kJ

2

01074

HK,S0,.Na,S0, = 5 137,2352.(278-298) =-0,9329 kJ

4’39452 {-1005,2378) =-23,0664 kJ

HKCIi.2NaCl =

>

899,8060
17

HNH, = (~1.596,3814) = - 84.496 0919 kJ

_ 257.715,9576

HH,0 (-1.506,0086) =-21.562.358,2502 kJ

ZHkeluar I = HK,S0,+ HCaS50,.2H,0 + HCaCl, + HNaCl + HK,S0,.Na,S0, +
HKC12NaCl + HNH; + HH;0 = -22.045.256,8741 kJ
Total Hkeluar = XHkeluar I + ZHkeluar II
=.557.421,6826 kJ + (-22.045.256,8741 k)
=-22.602.678,5567 kJ
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11. Rotary Dryer (B-240)
Udara panas, 100°C

dart screw conveyor l
(J-233),5°C  —» L kristal K804, 30°C
ke screw conveyor (J-241)
udara, 40°C
Panas masuk rotary dryer:

Dari srew conveyor (J-233) pada suhu 5°C:
_ 25.137,5530

HiGS0, = 7220 334,184,278~ 298) =- 400.150,5483 k1
HCaS0, 2,0 = 225580 195 8112,(278—298) = - 1.238,3601 kJ
HCaCly = 0’?3193 (=1507.2174) =-0,5336 kJ
Hnaci = 1003194 1004,1265) = - 2.755.2442 kJ
-4
HK, 50, NagS0, = 220107 1372352, (278 -298) =-6,67.10° kI
HKCL2NaCl = 2203 154 (~10052378) = - 0,1648 kJ
ey = 24230 () 5963814) = - 604,1740 1
HH0 = 1'3%3’%-633-.(-1.506,0086) — _152.672,6509 KJ
ZHmasuk = HK1S04+ HCaS0,4.2H,0 + HC&Cl: + HNaCl + HK;SO@N&;SO.("
HKCl1.2NaCl + HNH; + HH,0
- 557.421,6826 kJ
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Produk keluar dari rotary drver pada suhu 30°C:

Ke screw conveyor (J-241):

.011,9010
HK,S0, = gr§-T,7?TP—~—~.33,1.4,184.(.":03 —298) =99.537,5912 kJ

54,1167
HCasS0,2H,0 =

.195,8112.(303 — 298) = 308,0423 kJ

HCact, = 0,0391

.377,8137 =0,1331 kJ

159,7170

HNaCl= .252,1299 = 688,3663 kJ

>

7.64.107

HK,S0, NaySO, = 1137,2352.(303 - 298) = 1,66.10° kJ

HXC1.2NaCi = 0,0312

.252,2927 =0,0411 kJ

>

00883 4054234 =2,1058 kJ

3

_ 25,289

HH,0 377,0969 = 529 8128 kJ

ZHkeluar1 = HKzS()4+ HC&SO42H10 + HCaC12+ HNaCl + I{K1804.N32804+
HKCI.2NaCl + HNH; + HH,0
=101.066,0943 kJ

Ke cyclone separator (H-243):

Hk,80, = I25’6:20.33,1.4,184.(313—298) =1500,1376 kJ
HCa$0,2H,0 = 0'27219 1958112.(313-298) =4,6431 kJ
Hcacl, = 0’00?2,1208,679 =2.18.10" kJ

HNaC1 = 0’58;’24 8382327 = 11,4974 kJ

HK,80,.Na,80, = 0‘0:'1':4 137.2352(313-298) = 2,6.10‘5 kJ

HKC12NaCl = 0}’2022 8304525 = 8.7.10° kJ

Prarencana Pabrik K>S0,



Appendix B - Perhitungan Neraca Panas B- 26

HNH,=m.R.[ EP T +m. A= 2988 (5364032 + 14200 x 2,326)
298 R 17

=2.174,3437kJ

+2.405,8981)

HH,0=m.R. Jj: % dT +m. A= 25,2896_(487’9;871

=61.570,1417 kJ
2Hkeluar I = HK,SO,+ HCaS0,.2H,0 + HCaCl, + HNaCl + HK,S0,.Na, SO, +
HKC1.2NaCl + HNH; + HH,0O
=63.260,7666 kJ

Panas masuk = Panas keluar
ZHmasuk + Qsuptai = ZHxetvar 1 + ZHietuar 1 + Qioss
ZHmasuk + Qsuplai = EHxeluar 1 + ZHietuar 1 + 10% . Qguplai
-557.421,6826 k] + Quuplai = 101.066,0943 kJ + 63.260,7666 kJ + 10% . Quupiai
Qsupiai = 801.942,8261 kJ
Quoss =10% . 801.942,8261 kJ = 80.194,2826 kJ

Udara panas masuk pada suhu 100°C dan keluar pada suhu 40°C:

Cpudara, 100°C = 1,0100 kJ/kg.K

Cpudara, 40°C = 1,0048 kJ/kg K (Geankoplis, 1993, tabel A.3-3)

Qsuploi = AHudera = Mudars. (CPudara). AT

801.942,8261 kJ =m. (1,0100 + 1,0048)/2 kJ/kg.K . (100-40)K
Mydara = 13.267,5340 kg

12. Heater (E-246)
Steam, 148°C

!

—> —>

!

Kondensat

Udara kering, 30°C Udara panas, 100°C

Prarencana Pabrik K»SO,
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Panas masuk:
AHuygara 1 = Mugara. CPudara. AT
=13.267,5340 kg 1,0048 kJ/kg K . (30-25)K
= 66.656,0909 kJ
Panas keluar:
AHudam 11 = Mudara. CPudar. AT
=13.267,5340 kJ (1,0048+ 1,0100)/2 kJ/kg K . (100-25)K
= 1.002.428,5314 kJ

Panas masuk = Panas keluar
AHygara 1 + Qsuptai = AHuydara 11 + Qioss
66.656,0909 kJ + Quupiai = 1.002.428,5314 kJ + 10% . Quupai
Qsuplai = 935.772,4405 kJ + 10% . Qquplai
Quupii = 1.039.747,1561 kJ

Qiloss = 10% . Quupiai = 10% . 1.039.747,1561 kJ = 103.974,7156 kJ
Digunakan steam 4,5 bar; 298 4°F = 148°C:
Asteam = 911,22 Btw/lbm (Kern, 1965, p.816)

=2.119,5 kl/kg
Q .
Jadi, kebutuhan s _ “suplai _ 1.039.747,1561kJ
A 2.119,5kJ/kg
= 490,5625 kg/hari

13. Menara Distilasi (D-160)
Distilat, 8°C, 5,5 atm

Liquid feed dan
tangki penampung filtrat
35°C, 6 atm

l Bottom, 218°C, 6,17 atm

Prarencana Pabrik K;50,
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Kondist Operasi :
P inlet = 6 atm = 88,2 psia
Tinlet=35°C

Komposisi Menara Distilasi:

Masuk kmol Keluar kmol
"""" K280, 2,1372 Distilat :
NaCl 227,0533 Ammonia 5060
CaS04.2H,0 3,62.10° H,0 25.4271
K,S0,Na,S0, 5,2784 5085,4271
KC1.2NaCl 0,7518 Bottom :
CaCl, 161,2540 K,SO, 2,1372
Ammonia 5.060,3287 NaCl 227,0533
H,0 14.660,2055 |  CaS04.2H,0 3,62.107
K,S04 Na;S0, 52784
KCl.2NaCl 0,7518
CaCl, 161,2540
Ammonia 0,3287
H,0 14634,7784
15031,5854
Perhitungan Tekanan dan Suhu:

Asumsi: P operasi = 6 atm = 88,2 psia

AP = P bottom — P puncak =5 psia ...... (D

P puncak + P bottom
2

Dari substitusi persamaan (1) dan (2) dapat diketahui:

P puncak = 85,7 psia = 5,83 atm

P bottom = 90,7 psia = 6,17 tm

P distilat = P puncak - 5 psia = 85,7 psia — 5 psia = 80,7 psia = 5,5 atm

P operasi = =882 psia.......(2)

Prarencana Pabrik K80,
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Suhu Bubble Point Feed = 35°C = 308 K; P = 6 atm

Mencari P*“:

- untuk air
In(Pvp/Pc) = (1-x) [(VPA)X + (VPB)Xx'® + (VPC)x* + (VPD)X%]
In(Pvp/Pc) = (1-x)'[(-7,76451)x + (1,45838)x"* + (-2,77580)> + (-1,23303)x%]
dimana: x=1-T/Tc (Prausnitz, 1988, eq.1, p.657)

Pc =221,2 bar dan Tc = 647,3 K

- untuk ammonia
In PVP = VPA — VPB/T + VPC x In T + VPD x PVP/T*
In PVP = 45,327 - 4.104,67/T +(-5,146) x In T + 615 x PVP/T*

(Prausnitz, 1988, eq.2, p.657)

Mencari y dengan metode Margules:

Iny;=x" [Az +2 (A - Ap) xi1]
Iny, =% [Asi + 2 (Aiz — Az) X2]
Dengan harga A;; = 1,35 dan A, = 0,7 diperoleh:
v:=1,7537 dany, = 1,1160

(Smith, 1996, eq. 11.8a, p.377)
(Smith, 1996, eq. 11.8b, p.377)

Zat Zi=Xi | P™ am ¥ Ki=7.P*/P Yi=Ki Xi

NH; | 02566 | 13,2248 | 1,7537 3,8654 0,9919

Air | 07434 | 0,0700 | 1,1160 | 0,0130=Kc 0,0097
EXi=1| Y Yi =0,9972~1

Karena feed masuk pada suhu bubble pointnya maka feed berupa saturated
liquid dan harga q = 1.

Suhu Bubble Point Distilat = 8°C =281 K

P=55atm
Zat Zi=Xi|{ P atm | Ki=P*/P Yi=Ki. Xi
NH; 0,995 5,6250 1,0227 1,0176
Air 0,005 0,0326 0,0059 2,96.10"
2Xi=1 | TYi =1,0176=1

Prarencana Pabrik K>5S0y
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Suhu Dew Point Distilat = 27°C

P =55 atm
Zat Zi=Yi | P atm | Ki=P*YP Xi=YiKi | ai= K%<c
NH, 0,995 | 10,3267 | 1,88413 0,5281 184,7168
Air 0,005 | 00561 | 0,0102=Kc 0,4905 1
YYi=1 > Xi=1,0186~1
Suhu Bubble Point Bottom = 218°C
P=6,17 atm
Zat Zi=Xi | P*" am | Ki=P™P Yi=KiXi |ai= K%(c
NH: |2725.10° | 422220 | 684311 1,54.10° 68,7197
Air 0,9999 | 6,1438 | 0,9958=Kc 0,9957 1
Y. Xi=1 ¥ Yi =0,9972~1

Perhitungan Jumlah Stage Minimum:

O kave~  Okp Gk B

uLK,avs

log [ Xikp-D ]
_ Xk pD

N

(XHKB'B]
Xxp-B )

m

log ik g

0,9999 )

N

0,995
log
| o)

[ SR

2,25.107

m log 112,6668

Perhitungan Reflux Ratio:

X
o2

(Geankoplis, 1997, eq.11.7-13, p. 683)

= J/184,7186.68,7197 = 112,6668

(Geankoplis, 1997, eq.11.7-12, p. 683)

= 3,3856 stage

(Geankoplis, 1997, eq.11.7-19, p. 686)

Suhu untuk menentukan ai adalah rata-rata suhu dew point distilat dan suhu

bubble point bottom.

Prarencana Pabrik K>S0,
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_27+218

T =122,5°C = 252,5°F

Ki= y.Psat
P

Ki
o, =—
K¢

Zat Xir  Xip Y Psat Ki o oiXir  oiXip
(122,5°C)  (122,5°C)

NH; 02566 00995 17537 92,7708 27,1154 2176196 558412 2165315

Air 07434 0,005 1,1160 0,6700 0,1246=Kc  1,0000 07434 0,005

r=1 Z=1

_ 35,8412 N 0,7434
217,6196-¢ 1-0

Dengan trial dan error didapat 6 = 3,8460

. X,
Rm+1=ZE'—9'D- (Geankoplis, 1997, eq.11.7-20, p. 687)
Q.

__ 2165315 0,005
217,6196 38460 1-338460

Rm =0,0111
R =12 Rm=12.0,0111=0,0134 (Walas, 1990, p. 382)

= 1,0111

Perhitungan Stage Aktual:
Dengan menggunakan rules of thumb dari Walas, 1990, p.382, yaitu jumlah

stage aktual = 2. jumlah stage minimum, diperoleh:
N=2.Np=2. 3,3856=6,7712 ~ 7 stage

Perhitungan Letak Feed Tray:

2
log N, . 0,206.log (X“‘“ ].E{ Xixs J (Geankoplis, 1997,eq.11.7-21,p.687)
N Xikr ;) D\ Xxp

3
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7 Y’
10g . = 0.206.10g|[ 27434 14:635.1071 (2.25.10
N, 02566 / 5.0854271 | 0,005

log A -0,7771
N

S

Ne _ 01671 (1)
NS

Ne+Ng=7—-3N.=7-N;...(2)

Darti substitusi persamaan 1 dan 2 didapat :
N.=1

N;=7

Jadi feed tray berada 1 stage dari puncak

Perhitungan Beban Kondenser:

V=D(1+R)=5085,4271. (1 +0,0134)=5153,5718 kmol

Reflux =V -D =5153,5718 — 5085,4271 = 68,1447 kmol

Komposisi Reflux = Komposisi Distilat, terdiri dan :

NH; =0,995. 68,1447 = 67,8040 kmol = 1.152,6680 kg

Air=0,005. 68,1447 = 0,3407 kmol = 6,1326 kg

Beban kondenser: Q¢ = A distilat + A reflux

A distilat = A NH; + A Air (pada 27°C)

= 19334670,4214 J/kmol.5060 kmol + 43450783,9478 J/kmol.25,4271 kmol
=97833432,3323 kJ + 1104827,4285 kJ

= 98938259,7608 kJ

A reflux = R. A distilat = 0,0134. 98938259,7608 kJ = 1325772,6808 kJ
Qc =98938259,7608 kJ + 1325772,6808 kJ = 100264032,4416 kJ

Perhitungan Entalpi Masuk:
Untuk NH;:

H* =nR. [Z5dT (Smith, 1996, eq. 6.70, p. 210)
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= 5060,3287 kmol. -814,1791 kJ/kmol

=-4120013,8667 kJ

HNHz = HY =-4120013,8667 kJ

Dengan cara yang sama dapat memperoleh entalpi masuk untuk zat lain;

Zat Hin, kJ
K;80,.Na,;S0, - 7243,8228
CaCl, -121913,0551
NaCl - 114593,6189
CaS04.2H,0 - 7,0884
KC1.2NaCl - 379,6429
K,S04 - 2959.8168
NH; - 4120013,8667
Air - 11060112,0295
Total - 154272229411

Perhitungan Entalpi Distilat:

Untuk NH3j:

= 5060 kmol. -1357,7974 klJ/kmol

= -6870454,8440 kJ

!

HNH, = H = - 6870454 8440 kJ

Dengan cara yang sama dapat memperoleh entalpr distilat untuk zat lain:

Zat Hout, kJ
NH; - 6870454 ,8440
Air -32528 8287
Total - 6902983 6727

Perhitungan Entalpi Bottom:

Untuk NH;:

] 491C
H* =n.R. J’—Edr
R

298

=0,3287 kmol. 2161
=7104,4224 kJ

3,6795 kl/kmol

HNH; = HY=7104,4224 kJ

(Smith, 1996, eq. 6.70, p. 210)

(Smith, 1996, eq. 6.70, p. 210)
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Dengan cara yang sama dapat memperoleh entalpi bottom untuk zat lain:

Zat Hout, kJ
K,S504.Na;SO, 139805,7800
CaCl, 2398912,3940
NaCl 271913,2895
CaS04.2H,0 136,8055
KClL.2Na(Cl 7535,9718
K,80, 571244648
NH; 7104.4224
Air 215492941,1460
Total 218375474,2740

Perhitungan Beban Reboiler:

Hrp+Qr=Hp+ Hp + Qc

Qr=Hp+Hp+ Qc-Hr
= (-6902983,6727) + 218375474,2740 + 100264032,4416 — (15427222,9411)
=296309300,1018 kJ

Universitae Kaioii Widva Mandaia
BUR A A Y A

=4

’!RPU\'!\&A.‘?}!
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APPENDIX C
PERHITUNGAN SPESIFIKASI PERALATAN

1. Tangki Penyimpan NH; Cair (F-114)

Fungsi : Untuk meyimpan NH; cair sebelum masuk ke vaporizer (V-
112)
Tipe : Silinder tegak tertutup dengan tutup atas elipsoidal (ea) dan

tutup bawah elipsoidal (eb)
Dasar pemilihan : Cocok untuk bertekanan tinggi
Kondisi operasi : T=30°C =303 K

Kapasitas : 86.931,8276 kg/hari x 2,2 Ib/kg = 191.250,0207 Ib/hari
Jumlah . 1 buah
Perhitungan :

In PVP = VPA — VPB/T + VPC x In T + VPD x PVP/T?
(Prausnitz, 1988, eq.2, p.657)
In PVP = 45327 — 4.104,67/303 + (- 5,146) x In 303 + 615 x PVP/303’
In PVP - 0,0067 PVP = 2,3774
trial PVP = 11 bar — In PVP - 2,0297 PVP = 2,324
PVP = 11,65 bar — In PVP — 2,0297 PVP = 2,3773 (cocok)
Tangki beroperasi pada 11,65 bara = 11,5 atm = 169,05 psia = 170 psia
PNH3 30°c = $8. PH,0, 30°C (Perry, 1984, tab.3-1, p.3-7)
=0,5971 x 995,68 kg/m® = 594,5205 kg/m’ = 37,1146 b/’

191.250,0207 lb/hari x 7 hari

PRI =36.070,7146 ft

Volume larutan total =

Dari Ulrich,1984, p. 433:
h=(1-1,5)xD
Diambil tinggi liquida (h) = 1,25.diameter tangki (D)
Volume larutan = volume silinder + volume elipsoidal
=t/4 x D* x h+ 0,000076 x D’
36.070,7146 ft' = w/4 x D* x 125.D + 0,000076 x D*
D =33,2435 ft =~ 33,5 ft

Prarencana Pabrik K>S0,
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= 41,875 ft

Asumsi : Volume ruang kosong = 25% Volume larutan

Volume total = 1,25 x (/4 x 33,5 x 41,875 + 0,000076 x 33,5%)
=46.140,0379 f’

Volume tangki = volume silinder + volume ea + volume eb

46.140,0379 ft' = w4 x D? x H + 0,000076 x D* + 0,000076 x D*

= /4 x 6,57 x H+ 0,000076 x 6,5° + 0,000076 x 6,5°

H =52,3413 ft = 54 ft (memenuhi)

H/D = 1,61 (Dari Ulrich,1984, p. 433 H = (1,5-2,0) x D)

Bahan konstruksi yang digunakan : stainlees steel 18-8 tipe 304

Dari Brownell & Young, 1959, App. D, p. 342 diperoleh:

futtowabie = 18.750 1b/in’

E=0,85

¢="/in

p— pxh 371 146 1b/ft® x 41875t
144 144

P, = 170 + 10,7929 = 180,7929 psia

Picsain = 1,2 ¥ Pop = 1,2 x 180,7929 = 216,9514 psia

= 10,7929 psi

Perhitungan tebal tutup atas:

k=ab=2/1=2
V=16xQ2+K)=1/6x(2+2>)=1 (Brownell & Young, 1959, eq.7.56, p.133)
PxDxV

= +c Brownell & Young, 1959, eq. 7.57, p.133
(2xfxE-02xP) ( g, 1959, eq. 7.57, p.133)

_ 216,95141b/in x 33,5.12in x 1
(2x18.7501b/in? x 0,85 — 0,2 x 216,95141b/in>

+1/2in =3239in=3'%in

Perhitungan tebal shell:

PxD _216,95141b/in” x33,5.12in

c +1/2in =3.2361in=3"/in
2xfxE 2% 18.750Ib/in” x 0,85

Lihell =

Prarencana Pabrik K250,
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Perhitungan tebal tutup bawah:

k=ab=2/1=2

V=16x2+K)=1/6xQ2+2)=1 (Brownell & Young, 1959, ¢q.7.56, p.133)
PxD

tep= xDxV (Brownell & Young, 1959, eq.7.57, p.133)

= +c
(2xfxE-02xP)

_ 216,95141b/in’ x33,5.12in x1
(2x18.7501b/in? x 0,85 - 0,2 x 216,95141b/in>

+1/2ir =3.2399in=3 Y, in

2. Vaporizer (V-112)

Fungsi : Menguapkan ammonia cair dari tangki penyimpan NH; (F-
114)
Tipe > Submerged Coil

Dasar pemilihan: Mempunyai luas perpindahan panas lebih besar daripada
jaket pemanas

Perhitungan:
Pada 38°C, p ammonia cair = 592,8994 kg/m’ (Perry, 1984)

(86.931,8276+ 21.732,9560) kg/hari

- = 7,6365m’ = 269,6720ft’
592,8994kg/m* x 24 jam/hari

Volume liquid =

Volume liquid = 80 % Volume tangki

Volume tangki = 323,6064 ft’

Jenis tangki: tangki silinder vertikal dengan tutup atas dan bawah jenis flanged
and dished head

Diambil: H=2D

Volume tangki = volume silinder + volume tutup atas + volume tutup bawah

=2
\ (ﬂi'ﬁs—) +({2.0,000049.Di?) (Brownell & Young, 1959)

323,6064 ft’ = 1,5708 Di’ + 9,8.10”° D{?

Di=5,9060 ft~ 6 ft = 1,8288 m

Hs=12ft =3,6576 m

r=31ft

1_3erdasarkan Ulrich, 1984, tab.4-7, p.94 : Dm; 4 m dan Hm—z—xlé m

Prarencana Pabrik K>S0,
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Perhitungan tebal dinding shell:

P design = P operasi + 2,5 bar (Ulrich, 1984)
= 11,36.1,013 + 2,5 bar = 14,0077 bar = 203,2704 psia

¢=0,5 {Brownell & Young, 1959)

f= falllow = 13.300 psia untuk jenis Nickel tipe SB-162 (Brownell & Young, 1959)

Pr
el = ———+C Ulrich, 1984, eq. 4-113
bbell = 9T 06D (Unie eq. 4-113)
_ 203,2704.3.12
bhell = 553 300-0,62035905
=0,7059 in= /g in
Perhitungan tebal tutup:
Do =Di + 2. tohey = 5,9060.12 + 2. 5/16 =71497in= 72 in
E = 0,8 (Double Welded Butt Joint) (tabel 13.2, Brownell & Young, 1959)
icr/re = 0,025 - 0,19 (Brownell & Young, 1959) ditetapkan icr/rc = 0,1
W = 71-{3 + _i"-] (Brownell & Young, 1959, eq. 7.76)
Icr
W = —b+4i0) = 1,5406
PrcW
= e 4+ Brownell & Young, 1959, eq. 7.77
" fE-02P ( & %-777)

203,2704x(4,375/0,1)x 1, 5406

th = .
2x13.300%0,8-0,2x203,2704

tv=1,145in~ 1Y, in

Perhitungan tinggi tutup:

Do=72in

Dari Brownell & Young tabel 5.7 diketahui untuk t ="/, in, icr = 4,375 in, r =
4375 indansf=2in

Di=Do-2t=71,51n

AB~= %—icr =31,625 in

Prarencana Pabrik K>5S0,
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BC=r-1cr=393751n

Kedalaman dish (b) =1 - /(BC) - (AB)’ = 20,2926 in

Tinggi tutup =t + b + sf = 23,5426 in

Perhitungan tingei keseluruhan tangki:

Tinggi tangki = tinggi shell + 2. tinggi tutup
= 12,12+ 2. 23,5426 = 191,0852 in = 15,9238 ft

Perhitungan panjang koil:
Dari neraca panas, Q pemanas = 138.530.142,5560 kJ/han

=5.470.863,5274 BTU/jam
Tsteam = 298 4°F = 148°C
Dari Kern,1965,tab.7, p.816 didapat Asteam = 2.119,5kJ/kg = 911,2210BTU/lb
Feed masuk vaporizer pada subu 30°C
Feed keluar vaporizer pada suhu 38°C
Ty = 148°C = 298 4°F

_ (86+100,4)

tavg =932°F

At; = 2984 — 86 = 212 4°F
At;= 2984 —100,4 = 198°F
At —At, _ 212,4-198

At 1:{212’4]
o) O

At vrp = =205,1158°F

Prarencana Pabrik K>SO,
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Digunakan pipa 3 in sch. 40, 24 ft

Fluida Panas: Steam (Bagian Tube)

Fluida Dingin: NHj; cair (Bagian tangki)

Hio = 1500 Btw/jam.ft*.°F

Trial ho = 80 Btu/jam.f’.°F
hio
T, —t
hio + ho ( e oE )

1500
1500+ 80

=288,0101°F

tw=tavg+

t. =932+ (298,4-93,2)

(t. +t.vs) _ (288,0101+93,2)
2 2

= 190,6051°F
Dari Kern, 1965, fig.10.4, p.216 diperoleh:
At=t, —t,, =194,8101°F
do=35in (Kern,1965,tab.11,p.844)

A
at 55,6600

do
ho = 80 Btw/jam.ft* °F (trial benar)

=

80.1500

U= fo.hio = 75,9494 Btw/jam. ft* °F
ho+hio  80+1500

Rd=0.01 (Kern, 1965, p.724)
hy = 1/Rd = 100

o= 2o P g3 1655

Uc+hd
Qe85 _g1s 906 g2
UdAf,q,  43.16552051158

Luas permukaan/lin ft = 0,917 ft’/ft

(Kern, 1965, tab.11, p.844)

Banyak coil yang dibutuhkan = f)‘;;%jf =28,0763 =29

3. Drum Separator (H-111)
Fungsi
uap NH;

: Memisahkan liquid yang terdapat dalam kesetimbangan

Prarencana Pabrik K80,
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Tipe . Vertikal drum separator dengan tutup berbentuk hemi-
spherical

Dasar pemilihan : Dapat dioperasikan pada tekanan tinggi, pengoperasian

mudah
Kondisi operasi  : T=30°C=303K
Kapasitas : 108.664,7845 kg/hari

Laju NH; gas (W,) = 86.931,8276 kg/hari = 2,2135 ib/sec
Laju NH; ligiud (W) = 21.732,9569 kg/hari = 0,5534 Ib/sec
Drum beroperasi pada = 11,09 atm = 11,23 bara = 163 psia

Perhitungan:
o =0,253
Tr = T/T, = 303/405,7 = 0,75
Pr =P/P.= 11,23/112,8 = 0,0996 = 0,1 (Smith & Van Ness, 1996, p.636)
Z°=0,9165 dan Z' = -0,0744 (Smith & Van Ness, 1996, p.650)
2=7"+0.7' (Smith & Van Ness, 1996, eq.3.46, p.650)
=0,9165 + 0,253.-0,0744 = 0,8977
PV=znRT — 2 oznRT » —— 2, , EBM_,
P zRT n zRT

11,09 atm. 17 kg/kgmol

= = = 8,4468 kg/m’ = 0,5273 Ib/fY°
0,8977.0,082057m’ .atm/kgmol.K (30 + 273) K.

Pv

p1 = 594,5205 kg/m*= 37,1146 Ib/ft’ (Perry, 1984, tab.3.1, p.3-7)
3
M (e, 0.35341bksec | 05273108 (Evans, 1980, vol.2, eq.5-1, p.154)
W, Vp, 22135Ib/sec {37,11461b/ft
= 0,0298

Dari Evans, 1980, vol.2, fig 5-1, p.154 diperoleh:
K, = faktor desain kecepatan uap = 0,4
(Umax = Kv . (P — 0. Vp, (Evans, 1980, vol.2, p.154)

=0,4. {J/(37,1146-0,5273)/0,5273 = 3,3319 ft/sec

W, 2,2135Ib/sec
Q.= =

p.  0,52731/8°

= 4,1978 ft'/sec
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Q, _ 4,1978f/sec
U )mex 3-3319fsec

Drin = (3. Aminz) = f{4.1,25990%/x) (Evans, 1980, vol.2, eq.5-3, p.154)
=1,2665 ft

D =Dmig — (Diin + 6 10) (Evans, 1980, vol.2, p.154)

Diambil D = Dy, + 6 in = 1,7665 ft = 0,5384 m = 0,6 m (memenuhi)

Berdasarkan Ulrich, 1984, tab4-18,p.188: D =03 -4 m

Berdasarkan Ulrich, 1984, tab.4-18, p.188 untuk tekanan < 18 barg

ditentukan:

L/D=3—-L=3D=3.1,7665 ft = 5,2995 ft

Pgesain = 1,2 X Pop = 1,2 x 163 psia = 195,6 psia

Bahan konstruksi yang digunakan : stainiees steel 18-8 tipe 304

Dari Brownell & Young, 1959, App. D, p. 342 diperoleh:

Euttowabte = 18.750 Ib/in’

E=0,85

Anin = =1,2599 ft? (Evans, 1980, vol 2, eq.5-2, p.154)

c="'in

Perhitungan tebal tutup atas:

_ PxD +
4xfxE-04xP

Cc (Brownell & Young, 1959, eq.7.88, p.140)

195,61b/in” x 1,7665x12in

= — — +1/2in =0,5651 in= s in
4x18.750Ib/in* x 0,85 — 0,4 x 195,6Ib/in

Perhitungan tebal shell:
PxR
tehel] = ——————+ Evans, 1980, vol.2, p.156
bl = S X E-02xP  © (Ev vol2, p.136)
195,61b/in? x 57

+1/2in =12013 in= 1'% in

"~ 18.7501b/in® x 0.85— 0,2 x 195,61b/in>

Prarencana Pabrik K>SO,



Appendix C — Perhitungan Spesifikasi Peralatan -9

Perhitungan tebal tutup bawah:

_ PxD
= +c
4xfxE-04xP

(Brownell & Young, 1959, eq.7.88, p.140)

_ 195,61b/in? x 1,7665x 12 in
4x18.750Ib/in” x 0,85 — 0,4 195,61b/in>

+12in =0,5651 in="/g in

4. Pompa (L-113)

L-113

Fungsi :Untuk memompa larutan dari drum separator (H-111)
menuju vaporizer (V-112)

Tipe : Centrifugal

Dasar pemilihan :

1. Cocok untuk hquida dengan viskositas rendah

2. Cocok untuk rate massa besar

Jumlah : 1 buah

Perhitungan:

p1 = 594,5205 kg/m’® = 37,1146 Ib/ft’ (Perty, 1984, tab.3.1, p.3-7)
p=0,85 cps = 0,85.10° kg/m.s (Geankoplis, 1997, tab.A.3-4, p.876)

=0,5712.10° Ib/fi.s
Kapasitas = 21.732,9569 kg/hari = 33,2031 Ib/menit

33,203 11b/menit
37,114610/8°

=0,0149 ft’/s = 6,6925 gal/min
Dianggap Nge > 2100
Digy = 3,9.97°.p"" in (Peters & Timmerhaus, 1991 , eq.15, p. 496)

Rate volumetrik = = 0,8946 ft’/menit
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=3.9.0,0149% (37,1146)>" =0,9398 in = 0,957 in
Dari Kern, 1965, p. 844 diperoleh:
Ukuran pipa IPS : 1 in ; sch. 80
ID = 0,957 in
OD=1,315in
A,=077193 in*
Kecepatan aliran:

= 00 =29829 fiY/s

o= Q _ _001498%s
A 0,7193/144 ft*

_ Dvp_ 0957/12x2,9829x37,1146
n 0,5712.10°3

Untuk aliran turbulen (steel pipe) digunakan:

004 0,04
(NgS"'®  (15.457,0272)016

(Peters & Timmerhaus, 1991, eq.8, p.483)

Nge = 15.457,0272

f= = 00,0085

Panjang pipa lurus = 30 ft
Panjang pipa ekivalen:
- 1 buah gate valve, Le/D =7 (Peters & Timmerhaus, 1991 | tab.1, p.485)
Le=1x 7 x0,957/12 ft = 0,5583 ft
- 1 buah globe valve, Le/D = 300 (Peters & Timmerhaus, 1991, tab. I, p.485)
Le=1x 300 x 0,957/12 ft = 23,925 ft
- 3 buah elbow 90°, Le/D =32  (Peters & Timmerhaus, 1991, tab.1, p.484)
Le=3x32x0,957/12 ft =7,656 ft
Panjang total pipa = (30 + 0,5583 + 23,925 + 7,656) ft = 62,1393 ft
Friksi yang melalui pipa dan fitting:

_ 2fALV?  2.0,0085.62,1393.2,9829
D.gc 0,957/12.32,17

Fi = 3,6636 ft.1bf/1bm

(Peters & Timmerhaus, 1991, eq.9, p.483)

Friksi karena contraction dan expansion:
Untuk aliran turbulen a = 1,
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A, waD  (0987/12)
A, waAD 17665

= 0,0022

Ke= 0,4.(1,25 - %J =0,4991=10,5

1
Kex = 1 (Brown, 1950)

_ Kev? N Kex.v? 0,5.2,9829° . 1.2,9829°

Fy= _
" Zage Zage 213217 213217

=0,2074 ft.1bf/lbm

(Peters & Timmerhaus, 1991, tab.1, p.484)
XF=(3,6636 +0,2074) ft.Ibf/Ibm = 3,8710 ft.1bf/Ibm

Persamaan Bermoulli:

P, = 163 psi = 23.472 Ib/ft

P, = 166,992 psi = 24.046 848 1b/ft’
vi=vy={
Az=2z,-2;=(18-12)=6 1t

BB VATV, B gy
p 2.a.gc g

-Ws=

_ 24.046,848-23.4721b/ft’
37,11461b/ft°

25,3595 ft.1bf/ibm

+0+6+ 3,8710

Effisiensi pompa = 20 % (Peters & Timmerhaus, 1991, fig. 14-37, p.520)

—Ws. m
n. 550

Brake hp =

_ 25,3595 £t Ibf1bm.33,2031/60 Ibm/s
0.2.550 ft1bf/s

hp

=0,1276 Hp

(Geankoplis, 1997, eq. 3.3-2, p. 134)

Effisiensi motor = 80% (Peters & Timmerhaus, 1991, fig.14.38, p. 521)

Schingga dipakai pompa dengan power motor = 0.1276

b

=0,1595 Hp~ 0,5 Hp
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5. Tangki Pelarut NH; (F-110)

Fungsi : Untuk melarutkan gas NH; sebelum masuk ke reaktor I (R-
210) dan reaktor II (R-220)
Tipe : Silinder tegak tertutup dengan tutup atas berbentuk flange &

dished (fdha) dan tutup bawah juga berbentuk flange &
dished (fdhb) serta dilengkapi sparger

Dasar pemilihan : Cocok untuk melarutkan gas

Kondisi operasi : P =156 psia, T = 35°C

Kapasitas :347.727,3212 kg/hari x 2,2 tb/kg = 765.000,1066 Ib/hari
Jumlah : 1 buah
Perhitungan :

1 =X + Xm0

Peampuran  PNu3  PH20
Peampuran = 845,7170 kg/m® x 0,0624 (Ib/’)/(kg/m’) = 52,7981 Ib/ft’

765.000,1066 Ib/hari
52,79811b/ft* x 24 jam/hari

Dari Ulrich, 1984, p. 433: h=(1-1,5) x D
Diambil tinggi liquida (h) = 1,2.diameter tangki (D)

Volume larutan total = =603,7150 ft°

Volume larutan = volume silinder + volume fdh
= /4 x D* x h + 0,000049 x D’
603,7150 f*  =w/4 x D* x1,2.D + 0,000049 x D’
D =8500ft=~85ft=2,6m
h =1258,5=10625 ft
Asumsi : Volume ruang kosong = 25% Volume larutan
Volume total = 1,25 x (w4 x 8,5 x 10,625 + 0,000049 x 8 5%)
=753,6824 fi’
Volume tangki = volume silinder + volume fdha + volume fdhb
753,6824 f* = /4 x D* x H+0,000049 x D* + 0,000049 x D’
= /4 x 8,57 x H+ 0,000049 x 8,5° + 0,000049 x 8,5
H = 13,2809 ft = 16 ft = 4,9 m (memenuhi)
Dari Ulrich,1984, tab 4-16, p.168: D=0,01 -5mdan H=0,03-5m
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Bahan konstruksi yang digunakan : stainless steel 18-8 tipe 304
Dari Brownell & Young, 1959, App. D, p. 342 diperoleh:
Euttowable = 18.750 Ib/in®

E=0285
c= ]/2 in
3
p_ pxh _S2798IIb/RC x 106258 _ 3 g
144 144
Pop = 156 + 3,8957 psi = 159,8957 psia (Ulrich, 1984, p. 172)

Pesain = 1,2 % Pop = 1,2 x 159,8957 = 191,8748 psia

Perhitungan tebal tutup atas:
Radius =icr=6% x D=6% x 8,5 ft=0,51 ft=~5 /g in
Dar Brownell & Young, 1959, tabel 5.7, p. 90 diperoleh:

tean = 3/3 in

Perhitungan tinggi tutup atas:

Di=8§,5 fi=102in

Dart Brownell & Young tabel 5.7 diketahui untuk t = e in,icr=6 /5 in, r=
96 indansf=25i1n

AB= %micr =44 875 in
BC=r-i1cr=89,8751mn

Kedalaman dish (b) =1 - y/(BCF —(ABYf =18,1299 in
Tinggi tutup atas =t + b + sf = 21,0049 in = 1,7504 ft

Perhitungan tebal shell:

PxD 191,87481b/in® x8,5.12in
2xfxE 2x18.7501b/in? x 0,85

tohent = +1/2in =1,1140in= 1 5 in

Perhitungan tebal tutup bawah:
Radius=icr=6% xD=6% x 8,5 ft=0,51ft=5 /3in
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Dari Brownell & Young, 1959, tabel 5.7, p. 90 diperoleh:

—_ 3, .
tran= /g In

Perhitungan tinggi tutup bawah:;

D1=85ft=102in

Dari Brownell & Young tabel 5.7 diketahui untuk t = */z in, icr = 6 '/ in, r =
96 indansf=235in

AB= %—icr =44.875n

BC=r—-icr=89,875 in

Kedalaman dish (b) = - /(BC) - (AB)’ = 18,1299 in

Tinggi tutup atas =t + b + sf = 21,0049 in = 1,7504 ft
Tinggi total tangkl pelarut =H tutup atas Hagen +H tutup bawah
=1,7504 ft + 16 ft + 1,7504 ft = 19,5008 ft

Perancangan sparger:
Berdasarkan Ulrich, 1984, p.172: ukuran bubble =2 - 6 mm

do = 0,4 — 1,6 mm (Treybal, 1981, p.141) ditetapkan do = | mm = 0,0033 ft
uo=1,1 cps =0,74.10° Ib/ft.s (Geankoplis, 1993, fig.A.3-5, p.879)
Reo = 4.wo/n.do.pg (Treybal, 1981, p.141)
= (4.8,8542/200 Ib/s)/(x. 0,0033 f. 0,74.107 Ib/ft.s) = 23.082,5503
dp = 0,0071.Re0 ™ = 0,0071. 23.082,5503 %%  (Treybal, 1981, eq.6.5, p.141)
=0,0043 m =0,0141 ft = 4,3 mm (memenuhi)
o =0,025-0,076 N/m (Treybal, 1981, p.143) ditetapkan 0,05 N/m = 0,1 11b/s?

vt= [2.gco L Bedp _ | 2.3217.011 Q321700141 _ 1,0851 fv's
Ydpp 2 Y00141.52,7981 2

Perancangan jaket pendingin:

p=855,6680 kg/m’ x 0,0624 (Ib/ft’)/(kg/m®) = 52,7981 Ib/ft’

1=09 cps=0,9.10" kg/m.s = 2,1772 Ib/ft. hr

k = 0,31 BTU/hr.fi2.(°F/ft) (Kem, 1965, tab.4, p.800)
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c¢=1,1 BTU/Ib.°F (Kern, 1965, fig.2, p.804)
L=41ft (Treybal, 1981, p.143)
N =(1,0851 ft/sy4 ft =0,2713 /s = 976,59 /hr

. L'Np _(4£)°02713/552,79811b/ft’

R, = 381.976,6541
I 0,00061b/ft.s
h.D. -1/2 —0,14
j = J_k_i_ {%) (_t‘__) =2.000 (Kemn, 1965, fig.20.2, p.718)
Pw

h;8,5 -
2000 = 185 (1121772177 i
031 1 031

h; = 202,7391 BTU/hr.ft*.°F

_ h;ID 202,7391.85

= 160,3053 BTU/hr.f*.°F
OD 10,75

hio

_ hjhio _ 202,7391.160,3053
hj+hio  202,7391+160,3053

Rd=0,005 hd=1/Rd = 1/0,005 = 200 (Kern, 1965)

Uchd _ 89,5212.200
Uc+hd 89,5212+ 200

A=7mxDjxz+n/4xDj*=nx8,5 % 10,625 + /4 x (8,5
=1340.4701 ft’

= 89,5212 BTU/hr.ft* °F

= 61,8408 BTU/hr.f>.°F

6. Silo Gypsum (F-120)

Fungsi : Menyimpan gypsum untuk kebutuhan produksi

Tipe . Tangki vertikal dengan tutup atas berbentuk flange only
dan tutup bawah berliéntuk konis

Dasar pemilihan : Cocok untuk menampung padatan dengan kapasitas besar

Kondisi operasi : T =30°C
P=1 atm

Jumlah : 1 buah

Perhitungan:

Rate masuk =27.799,8612 kg/hani

Waktu tinggal = 7 hari
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Kapasitas = 27.799,8612 kg/hari x 7 hari
= 194.599,0284 kg
Poulk gypsum = 1442021 Ib/ft° = 65,4034 kg/ft’
_ 194.599,0284 kg _

2.975,3656 ft*

Volume sum
&P 654034 kg/it’

Storage berbentuk silinder dengan tutup bawah berbentuk konis:
H=1,5 D ; gypsum mengisi 3/, bagian shell

Hs

D
] Hlmuis

F-120

3
Vgypsum =14 . Vsbett + Vionis

2
(zD’H) (1a, D
4 3747 21g60°

_3(aD*15D) (1n ., D
=2 B2 2y I p2
4 4 347 21g60°

2.975,3656 ft° = 0,8831 D* + 0,0756 D’
Dghen = 14,5865 ft ~ 15 ft
Hshell = 1,5. Dshell = 1,5 14,5865 ft= 21,8798 ft =24 ft

0,5.D
tg 60°

N

Hyonis = =4,2108 ft

Perhitungan tebal shell:

t sheil = 2.'£E+c ; dimana:
-P=1atm= 14,7 psia
-D=14,5865 ft
- f, = 75.000 psia (untuk material SA-240 grade S tipe 304)
fn=0,92 (untuk bahan kualitas B — flange grade quality)
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fa=1 {untuk bahan yang tidak dikenakan radiograph)
f=1 (untuk bahan yang tidak dikenakan stress relief)
f;=0,25 (untuk suhu operasi < 650°F)
fanow = fu. fn- fa. £ £5,= 17250
-E=0,8 (untuk pengelasan tipe doble welded butt joint)
-¢c=0,1in
oy = 14,7 psia. 14,5865 ft.12 in/ft +01
2.17250.0,8
=0,1932 in~ '/, in (Brownell & Young, 1959, App. F item 2)

Perhitungan tebal tutup atas (fange only):

{ flange only = 1 shell = l/4 in
sf = tinggi = 1,5 — 2,5 in; diambil 2 in (Brownell & Young, 1959, tabel 5.4)
H fange onty = 0,1667 ft

Perhitungan tebal tutup bawah (konis):
a=60"° - z=32 (Bhattacharyya, 1991, p. 49)

Daerah yang jauh dari knuckle:

1 konis = P.D.z +c (Bhattacharyya, 1991, eq. 4.2.17, p. 49)
2.fE

14,7 psia. 14,5865 f1.12in/ft.3,2 .

{ konis = +0,lin
2.17250.0,8

=0,3983 in~ /1 in (Brownell & Young, 1959, App. F item 2)
Daerah di sekitar knuckle:
t konis = PD ! +c (Bhattacharyya, 1991 4.2.16, p. 47)

ks S £ E-P cos60° PRSI0

14,7 psia. 14,5865 ft.12in/ft 1 )

1 konis = . +0,1in
2.17250.0,8-14,7 cos 60°
=(),2866 in ~ /16 in (Brownell & Young, 1959, App. F item 2)

maka untuk tebal konis dipilih nilai yang terbesar yaitu /e in.
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Tinget silo keseluruhan:

H wngii = H shett + H fanged onty + H konis
=24 ft +0,1667 ft + 42108 ft
=283775ft=29 ft

7. Belt Conveyor (J-121)

Fungsi : Mengangkut gypsum dan silo gypsum (F-120) ke reaktor I
(R-210)

Tipe : Troughed belt on 45° idlers with rolls of equal length

Dasar pemilihan : Ekonomis dan cocok untuk kapasitas besar

Kapasitas :27.799,8612 kg/hart = 1.158,3276 kg/jam = 1,1583 ton/jam

Suhuoperasi  :30°C

Bahan - Steel & rubber

Jumlah : 1 buah

Perhitungan:

Panjang belt conveyor : 25 ft
Sudut elevasi :0°
Dan Perry, 1984, tabel 7-7 diperoleh:
Lebar belt = 14 in
Belt plies =3-5
Belt speed = 100 ft/min
Kapasitas = 32 ton/jam
Spesifikasi diatas untuk material dengan densitas 100 1b/ft’. Untuk material
dengan densitas 144,2021 Ib/ft’ dan kapasitas 1,1583 ton/jam, diperoleh:

1,1583 100
32 1442021

Tenaga untuk menggerakkan belt:
Berdasarkan Perry, 1950, fig. 14 diperoleh:
Hp=TPH xH x 0,002 xC
=1,1583 ton/jam x 25 ft x 0,002 x 1,5
= 0,0869 Hp |

Speed Belt = %100 Fpm =2,5102 ftYmin
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Efisiensi = 80% (Peters & Timmerhaus, 1991, Fig. 14-38)
0,0869

Power yang dibutuhkan = =0,1086 Hp = 0,5 Hp

b

8. Bucket Elevator (J-122) -
Fungsi : Memindahkan gypsum secara vertikal dari belt conveyor
(J-121) ke reaktor I (R-210)
Tipe : Centrifugal discharge bucket
Dasar pemiiihan : Cocok untuk transportasi bahan padat secara vertikal
Suhu operasi :30°C

Jumlah : 1 buah

Perhitungan:

Rate gypsum = 27'733}’22?;‘;/ hanl _1.158,3276 kg/jam
Poulk gypsum = 1442 Ib/ft’

Jarak vertikal =25 ft

Sudut elevasi =90°

Dari Perry, 1984, tabel 7-8, p.7-13, untuk kapasitas 14 ton/jam diperoleh data-

data sebagai berikut :
Size of bucket =(6%x4x4,5)in
Bucket spacing =12in
Bucket speed =225 ft/min
Head shaft =43 rpm
Shaft diameter =head: 1i2in

Tail : 1¢in
Diameter of pulleys = head : 20 in

Tail: 14 1n
Belt width =7in
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Data-data diatas didasarkan pada padatan dengan bulk density 100 Ib/ft’, jadi
untuk padatan dengan bulk density 144,2 Ib/ft’ dengan kapasitas 1.158,3276
kg/jam diperoleh spesifikasi sebagai berikut :

1.158,3276 kg/jam 100 Ib/fe’

, 225 f/min
14.000 kg/jam 1442 1b/f - vmin

Kecepatan bucket =

= 12,9098 ft /min
Tenaga bucket elevator:
- IPH-L (Perry, 1984, p.7-13)
500

dimana: TPH = kapasitas dalam ton / jam
L = tingg elevasi bucket
_ L1583 ton/jamx 25 ft

H =0,0579H
P 500 P
Effisiensi motor = 80% (Peters & Timmerhaus, 1991, Fig. 14-38, p.521), schingga
0,0579

dipakai motor dengan power = =0,0724 Hp= 0,5 Hp

3

9. Silo Sylvinite I (F-130)

Fungsi - Menyimpan sylvinite untuk kebutuban produksi di reaktor
I(R-210)

Tipe . Tangki vertikal dengan tutup atas berbentuk flange only
dan tutup bawah berbentuk konis

Dasar pemilihan : Cocok untuk menampung padatan dengan kapasitas besar
Kondisi operasi : T=30°C

P=1 atm
Jumlah : 1 buah
Perhitungan:
Rate masuk = 30.951,5897 kg/hari
Waktu tinggal = 30 hari
Kapasitas =30.951,5897 kg/hari x 30 hart

=028.547,6910 kg
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Pouk sylvinite = 123,5663 Ib/At’ = 56,0439 kg/ft’

928.547,6910 kg

6010k 16.568,2205 ft’

Volume sylvimte =

Storage berbentuk silinder dengan tutup bawah berbentuk konis:
H=1,5 D, sylvinite mengist 34 bagian shell

[
In—
! D

|

|
1

i
; !
\ i
F-130

Hs

Hknuis

_3
Vsylvinite ="/s. Vshell + Vionis

N 3 E.Dz.H Iz 2 D
= —] +{ —.—.D".
A\ 4 34 21g60°

3(xD*1,5D) (1n_, D
=2 2l - 2D
4 4 3747 21g60°

16.568,2205 ft* =0,8831 D° + 0,0756 D®
Dinen = 25,8542 ft ~ 26 fi
Hshell = 1,5. Ds}wu = 1,5. 25,8542 ft= 38,7813 ft= 40 ft

0,5.D
tg 60°

Hkonis = = 7;463 5 ft

Perhitungan tebal shell:
P.D

t shell = 2,f,E+c
dimana:
~-P=1atm =147 psia
-D=258542ft
- f, = 75.000 psia (untuk material SA-240 grade M tipe 316)
fn =092 (untuk bshan kualitas B — flange grade quality)
f,=1 (untuk bahan yang tidak dikenakan radiograph)
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f,=1 (untuk bahan yang tidak dikenakan stress relief)
f;=0,25 (untuk subu operasi < 650°F)
fattow = fu. . B £ £ = 17.250
-E=0,8 (untuk pengelasan tipe doble welded butt joint)
-¢c=0,1in
£ ) = 14,7 psia.25,8542 ft.12 in/ft +01
2.17250.0,8
=0,2652 in= /g in (Brownell & Young, 1959, App. F item 2)

Perhitungan tebal tutup atas (flange only):

T flange only = U shell = 5’16 in
sf = tinggi = 1,5 — 3 in; diambil 2,25 in (Brownell & Young, 1959, tabel 5.4)
H flange only = 0,1875 ft

Perhitungan tebal tutup bawah (konis):

a=60° > z=32 (Bhattacharyya, 1991, p. 49)

Daerah yang jauh dari knuckle:

t konis = -25-*?—']—;+c (Bhattacharyya, 1991, pers. 4.2.17, p. 49)
14,7 psia.25,8542 ft.12 in/ft. 3,2
konis — + 0,1 m
2.17250.0,8
=0,6288 in~ 36 .in (Brownell & Young, 1959, App. F item 2)

Daerah di sekitar knuckle:
t xonis = P.D 1 +¢ (Bhattacharyya, 1991, eq. 4.2.16, p. 47)

T 2 £E-P cos60° T
o = 14,7 psia. 25,8542 ft. 12 in/ft 1 +0.1in

2.12650.0,8-14,7  cos60°
=0,4307 in~ /16 in (Brownell & Young, 1959, App. F item 2)
maka untuk tebal konis dipilih nilai yang terbesar vaiu '/ in.
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10.

Tinggi silo keseluruhan:

H tangki = H shett + H fanged onty + H konis
=401+ 01875 fi+ 7463511

=47,6510 ft~ 48 ft
Belt Conveyor (J-131)
Fungsi : Mengangkut sylvinite dari silo sylvinite [ (F-130) ke reaktor
1(R-210)
Tipe : Troughed belt on 45° idlers with rolls of equal length
Dasar pemilihan : Ekonomis dan cocok untuk kapasitas besar
Kapasitas : 30.951,5897 kg/hari = 1.289,6496 kg/jam = 1,2896 ton/jam
Suhu operasi  : 30°C
Bahan : Steel & rubber
Jumiah : 1 buah
Perhitungan:

Panjang belt conveyor : 25 ft
Sudut elevasi :0°
Dari Perry, 1984, tabel 7-7 diperoleh:
Lebar belt =14 in
Belt plies =3-5
Belt speed = 100 ft/min
Kapasitas = 32 ton/jam
Spesifikasi diatas untuk material dengan densitas 100 Ib/ft’. Untuk material
dengan densitas 123,5663 Ib/ft’ dan kapasitas 1,2896 ton/jam, diperoleh:

1,2896 g 100
32 123,5663

Tenaga untuk menggerakkan belt:
Berdasarkan Perry, 1950, fig. 14 diperoleh:
Hp=TPH x Hx 0,002 x C
= 1,2896 ton/jam x 25 ft x 0,002 x 1,5
=0,0967 Hp

Speed Belt = x 100 Fpm = 3,2614 ft/min
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11.

Efistensi = 80% (Peters & Timmerhaus, 1991, Fig. 14-38)

Power yang dibutuhkan = 0,097 _ 0,1209 Hp = 0,5 Hp

Bucket Elevator (J-132)

Fungsi : Memindahkan sylvinite secara vertikal dari belt conveyor
(J-131) ke reaktor I (R-210)

Tipe . Centrifugal discharge bucket

Dasar pemilihan : Cocok untuk transportasi bahan padat secara vertikal

Suhu operasi :30°C

Jumlah : 1 buah

Perhitungan:

_ 30.951,5897 kg/hari

=1.289,6496 kg/jam
24 jam/hari e/

Rate sylvinite

Poutk sylvinite =123,5663 1b/ft’

Jarak vertikal =251t

Sudut elevasi =90°

Dari Perry, 1984, table 7-8, p.7-13, untuk kapasitas 14 ton/jam diperoleh data-
data sebagai berikut : |

Size of bucket =(6x4x4,5)in

Bucket spacing =12 in

Bucket speed =225 ft/min

Head shaft =43 rpm

Shaft diameter =head : 1{2in
Tail: 1in

Diameter of pulleys = head : 20 in
Tail: 14 in
Belt width =T71in
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Data-data diatas didasarkan pada padatan dengan bulk density 100 b/, jadi
untuk padatan dengan bulk density 123,5663 Ib/ftt dengan kapasitas
1.289,6496 kg/jam diperoleh spesifikasi sebagai berikut :

1.289,6496kg/jam 100 Ib/ft?

Kecepatan bucket = 4 +% 225 ft/min
14.000 kg/jam  123,5663 Ib/ft
= 16,7736 ft /min
Tenaga bucket elevator:
TPH-L
Hp = Perry, 1984, p.7-13
500 (Perry p.7-13)

dimana: TPH = kapasitas dalam ton / jam
L =tinggi elevasi bucket
_ 1,2896ton/jamx 25 ft

H =(,0645H
P 500 P
Effistensi motor = 80% (Peters & Timmerhaus, 1991, Fig. 14-38, p.521), sehingga
0,0645

dipakai motor dengan power =

=0,0806 Hp=0,5 Hp

?

12. Reaktor I (R-210)
Fungsi : Sebagal tempat mereaksikan sylvinite dan gypsum
Tipe - Silinder tegak tertutup dengan tutup atas berbentuk flange &

standard dished (fdh) dan tutup bawah berbentuk konis
dilengkapi dengan pengaduk dan jaket pendingin
Dasar pemilihan : Cocok untuk larutan yang banyak mengandung padatan
Kondisi operasi : T=35°C

Kapasitas : 336.750,0629 kg/hari x 2,2 Ib/kg = 740.850,1384 Ib/hari
Jumlah : 1 buah
Perhitungan:

1 X X X X X X
= Xkosos | Xnacl | *ces042H20 | XK2304Na2504 | FKCIINsCl | XcaCl2 .

Peampuran  Px2sosd  PNact  PCes0d2m20  Pr2SO4Nas04 PRONaCE Peach
X X
Xnms |, Xmzo

Pz Pr2o

Peampuran = 855,6680 kg/m® x 0,0624 (Ib/ft*)/(kg/m’) = 53,4194 Ib/fi’
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740.850,1384 1 Ib/hari
53,4194 1b/ft’ x 24 jam/hari

Dari Ulrich, 1984, p. 433:
h=(1-1,5)xD
Diambil tinggi liquida (h) = 1,25.diameter tangki (D)

Asumsi : '/> Sudut konis = a = 45°

Volume larutan total = =577,8567 ft’

Volume larutan = volume silinder + volume konis
=4 xD? xh+ (0,131 x DYtga
5778567 ft' =w4 x D? x 1,25.D + (0,131 x D*)tg 45°
D =8,0379fi=9ft
h =1,259=11,25f
Asumsi: Volume ruang kosong = 25% Volume larutan
Volume total = 1,25 x (w/4 x 9 x 11,25 + (0,131 x 9*)/tg 45°)
=1.013,9913 f’
Volume tangki = volume silinder + volume fdh + volume konis
1.013,9913 f* = w4 x D? x H + 0,000049 x D* + (0,131 x D')tg «
= /4 x 9 x H + 0,000049 x 9* + (0,131 x 9°)/tg 45°
H = 14,4372 ft = 18 ft (memenuhi)
H/D = 2 (Dari Ulrich,1984, p. 433 H=(1,5-2,0) x D)
Bahan konstruksi yang digunakan : stainless steel 18-8 tipe 304
Dari Brownell & Young, 1959, App. D, p. 342 diperoleh:
futowatte = 18.750 1b/in’
E=0,85
c="Y4in

p= pxh_5341941/ft° x11,25
144 144

P = 14,7 + 4,1734 = 18,8734 psia

Poesain = 1,2 ¥ Py = 1,2 x 18,8734 = 22,6481 psia

=4,1734 psi
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Perhitungan tebal sheil:

PxD__ __ 22.6481ib/in® x9/12in
2xfxE 2x18.7501b/in? x 0,85

tohetl = +1/4in =0,2505 in = /¢ in

Perhitungan tebal tutup atas:
Radius =icr=6% x D=6% x 9 ft=0,54 ft=6 '/, in
Dari Brownell & Young, 1959, tabel 5.7, p. 90 diperoleh:

tian= /g in

Perhitungan tinggi tutup atas:

Di=9ft=108in

Dari Brownell & Young tabel 5.7 diketahui untuk t = /5 in, icr =6 '/ in, r =
102 indansf=2in

AB= %—icr =475in
BC=r—icr=955in

Kedalaman dish (b) =r - y(BC} —(AB) = 19,1507 in

Tinggi tutup atas =t+ b + sf=215257 in=1,7938 ft

Perhitungan tebal tutup bawah:

PxD te
2xcosax(fxE-0,6xP)

tkonis =

_ 22,64811b/in”> x9/12in -
2 x cos45° x (18.750 Ib/in % x 0,85 — 0,6 x 22,64811b/in?)
=0,2507 in = ¥/ in
Perhitungan tinggi tutup bawah:

0.5.D 0,591t
= =D =45fi
T gdse g 4se

/4in

Perhitungan tinggi keseluruhan tangki:
Tinggi tangki = tinggi shell + tinggi tutup atas + tinggi tutup bawah
=18ft+1,7938ft+4,5ft=242938 ft =25 ft

Prarencana Pabrik K850,



Appendix C — Perhitungan Spesifikasi Peralatan C-28

Perhitungan pengaduk:

Jenis pengaduk: flat six blade turbine
Dan Geankoplis, 1993 diperoleh:
C/D.='/3 (tabel 3.4-1, p. 144)—» C="3 9 fi=3 ft=0,9146 m
D,/ D= 0,25-0,5 (p. 146) diambil 0,3 —- D, =0,3.9ft=2,7ft=0,8232 m
Dimana: C = jarak pengaduk
D, = diameter impeller

D, = diameter tangki

Kecepatan putar impeller diambil 125 rpm
Meampuran = 4 Cps = 4.10% kg/m.s

Soampuran = 22 = 0,8613
pair

_ DINp (0,8232m)? x125/60rps x 85,6680 ke/m°

NRe, 3
i 4,107 kg/m s

=294.639,4669

Dari Geankoplis, 1993, fig.3.4-4, p.145 dengan memotongkan kurva 1 dengan
Ng.’ diperoleh N, =5

sgxH 0,8613x18 _ 17226 =2

Jumlah impeller =

Power =N, x p x N’ x D,* = 5 x 855,6680 x (125/60)" x 0,8232°
= 14.624,4113 J/s

Power 2 impeller = 2 x 14.624,4113 J/s = 21,8108 Hp

Power input = 1,1 x 21,8108 Hp = 23,9919 Hp
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Transmission system losses = 0,2 x Power input = 0,2 x 21,8108 Hp = 4,3622 Hp
Power motor = Power input + Transmission system losses

=(23,9919 + 4,3622 ) Hp = 28,3541 Hp = 30 Hp

Perancangan jaket pendingin;

L=27ft

N = 125 rpm x 60 = 7500 rev/hr

p=855,6680 kg/m’ x 0,0624 (Ib/ft’)/(kg/m®) = 53,4194 Ib/ft®
p=4cps=4.10" kg/m.s = 9,6764 Ib/ft.hr

k = 0,34 BTU/hr.f (°F/f1) (Kern, 1965, tab.4, p.800)
¢ =0,85 BTU/b.°F (Kern, 1965, fig.2, p.804)

_ L’Np (2,7f)%.7500rev/hr.53,4194 Ib/fi’

R, =301.838,0486
M 9,6764 lb/ft hr
h.D. -2 o
] =#[ﬂJ 2] =1700 (Kem, 1965, fig.20.2, p.718)
k k [
1700 = 159 (0.85.9.6764 ’”2‘(1)_0,14
0,34\ 0,34

h; = 315,8724 BTU/hr.ft".°F

h.ID

hio = —— - 31387249 _ 314 0544 BTU/r f2°F
oD 90521

Uo= Jihio _ 3ISSTHMIMA04 _ oo a0

hj +hio 3158724+ 314,0544
Rd = 0,005 (Kern, 1965)
hd = 1/Rd = 1/0,005 = 200

. Uchd _ 1565740200 _ oo gy s psn oo

Uc+hd ~ 156,5740 +200
A=axDjxz+w4xDif =mx9x 11,25+ w4 x (9
=381,7035
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13. Pompa (L-211)
£
Y
\
N ! \
PN R-210
2
22
H-212
- @ L-211
Fungsi : Untuk memompa larutan dari reaktor I (R-210) menuju
rotary drum separator I (H-212)
Tipe : Centrifugal

Dasar pemilihan : 1. Cocok untuk liquida dengan viskositas rendah

2. Cocok untuk rate massa besar

Jumlah : 1 buah
Perhitungan:
i X X X X X X
— 2 K2504 + NaCl + CaS04.2H20 + K2504 Na2SO4 + KC1.2NaCl + CaCL2 +

Peampuran  Px2sos Pnact Poasoszmzo Prosodnazsos Prcolanact Peacn
x x
N3, Xizo

Pnia Pu2o
Peampuran = 855,6680 kg/m’ x 0,0624 (1b/ft’V(kg/m”) = 53,4194 1b/ft’
M campuran = 4 ¢ps = 4.10” kg/m.s = 2,6879.10” Ib/ft.s
Kapasitas = 336.750,0629 kg/hari = 233,8542 kg/menit = 514,4793 Ib/menit

514,4793 Ib/menit
53,4194 b/t
=0,1605 ft*/detik = 72,0420 gal/min
Dianggap Ng.> 2100
Digye = 3,.9.°.p*" in (Peters & Timmerhaus, 1991 . ¢q.15. p. 496)
=39 0,1605%* (53,4194)*!* =2,8716 in ~ 3,068 in
Dari Brown, 1950, tab. 23, p.123 diperoleh:

Ukuran pipa 3 in sch. 40

Rate volumetrik = = 9,6309 ft’/menit
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1D = 3,068 in
OD=351n
A, =7393 in’
Kecepatan aliran:

v— Q_0,1605ft*/detik

e e - 1262 fudetik

_ Dvp  3,068/12x3,1262x 53,4194

NRe 3
n 2,6879.10

=15.884,6177

Untuk aliran turbulen (steel pipe) digunakan:

f=0,04/(N>'%) (Peters & Timmerhaus, 1991, eq.8, p.483)

=0,04/(15.884,6177>'¢) = 0,0085
Pamjang pipa lurus = 39,36 ft
Panjang pipa ekivalen:

- 1 buah gate valve, Le/D =7 (Peters & Timmerhaus, 1991, tab.1, p.484)

Le=1x7x3,068/12 ft=1,7897 ft

- 1 buah globe valve, Le/D =300  (Peters & Timmerhaus, 1991, tab.1, p.484)

Le=1x300 x 3,068/i2 ft = 76,7 ft

- 4 buah elbow 90°, Le/D = 32 (Peters & Timmerhaus, 1991, tab.1, p.484)

Le=4 x32x3068/12 ft =32,7253 ft
Panjang total pipa = (39,36 + 1,7897 + 76,7 + 32,7253) ft = 183,3003 fi
Friksi yang melalui pipa dan fitting:

_ 2fALY 2.0,0085.183,30033,1262°
D.ge 3,068/12.32,17

F, =3,7027 ft.1bf/lbm

(Peters & Timmerhaus,1991,eq.9,p.483)
Friksi karena contraction:
Untuk aliran turbulen a = 1, tangki konis K¢ = 0,05

_ Kev?  0,05312627
2.a.gc 2.1.32,17

F, =0,0024 f.1bf/1bm

(Peters & Timmerhaus,1991,tab.1,p.484)
2F=(3,7027 + 0,0024 ) ft.1bf/lbm = 3,7051 ft.1bf/Ibm
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14,

Persamaan Bernoulli:
Az=27,-7,=29-15,75=1325ft

_ 2_ 2
cws=P2ZP ViVl L8 Ay
P 2.a.gc gc
2
=0+ 2202 -0 4 4395437051
213217
= 17,1070 ft.1bf/lbm
Effisiensi pompa = 38% (Peters & Timmerhaus, 1991, fig. 14-37, p.520)
Brake hp = = “:; ;“ (Geankoplis, 1997, eq. 3.3-2, p.134)
1.
_ 17,1070R 1bf1bm 514,4793 /60Ibm/s _ o 2010 0o
038,550 0TS
hp
Effisiensi motor = 80% (Peters & Timmerhaus, 1991, fig.14.38, p. 521)
0,7018

Sehingga dipakai pompa dengan power motor = =(,8773 HP = 1 HP

E)

Rotary Drum Separator I (H-212)

Fungsi : Untuk menyaring endapan sebagai hasil reaksi dari reaktor I
(R-210)

Tipe : Continuous Rotary Drum Filter

Kondisi operasi : T =35°C
Dasar pemilihan : Retention liquid pada cake rendah
Pengoperasian sederhana
Perhitungan:
P=1atm=1,01.10"Pa
Cx = konsentrasi padatan = 52.994,5141/336.750,0629 = 0,1572 kg solid’kg
slurry

= beratoakebasah _ 25.774,0512 _
berat cake kering  52.994,5141

Pada T =35°C:
p=993,965 kg/m’

0,4864
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u=0,7228 cps = 0,7228.10" kg/m.s
a=4,37.10". AP™* =4.37.10° . (0,5.10°)** = 1,1225.10'"" m/kg
f = fraksi drum yang tercelup dalam slurry = 33%

p.C, _ 993965.0,1572
1-mC, 1-0,4864.0,1572

Cs= (Geankoplis, 1993, eq.14.2-10)

= 169,1877 kg solid/m’ filtrat
Filter cycle time = 250 detik
kg slurry/detik = 336.750,0629 kg/hari = 3,8976 kg/detik
V _38976C, _38976.0,1572
tc C 169,1877

s

=3,6214.10"° m® filtrat / detik

Vv . 2.fAP )1/2

Atc B tC.uC. 1. (Geankoplis, 1993 2,
oplis, 1993,eq.14 2-24
3,6214.107 ~ 2.0,33.0,5.10° 12 ° . )
A 250.0,7228.1071,1225.10'.169,1877
A =36,9297 m’

15. Screw Conveyor (J-213)

Fungsi : Mengangkut cake yang keluar darn rotary drum separator [
(H-212) menuju ke reaktor II (R-220)
Tipe : Standard pitch screw conveyor

Dasar pemilihan : Membutuhkan ruangan sedikit, harga murah, pemeliharaan
mudah, cocok untuk memindahkan padatan berbentuk

kristal basah
Data : Kapasitas = 25.774,0512 kg/hari = 1.073,9188 kg/jam
Densitas = 1.214,8540 kg/m’ = 75,8345 Ib/f’
Elevasi = Horizontal
Perhitungan:
_ 1.073,9188 kg/jam

= 0,8840 m*/jam = 0,5203 ft*/min

Rate volumetric 3
1.214,8540 kg/m

Dari Perry, 1984, tab. 7-6, p. 7-7 didapat :
Diameter lubang feed =6 in

Panjang screw = 10 ft
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Kecepatan screw = 40 rpm

CLW.
Power: Hp= %‘%%E (Badger, 1957, p. 711)

Dimana : C = kapasitas, ft*/menit
L = panjang srew conveyor,ft
W = berat material, Ib/f’
F = faktor material (F = 3, Badger, 1957, tabel 16-6, hal 711)

_ 0,5203 ft*/min. 10 f1. 75,8345 Ib/ft 3

H
P 33000

=0,0359 Hp

Efisienst motor = 80% (Peters & Timmerhaus, 1991, grafik 1438, p. 521)
100
Power = %—.0,0359 Hp =0,0449 Hp

Dari Badger, 1957, hal 713: jika power < 2 Hp, maka power dikalikan dua.
Power = 0,0449 x 2 = 0,0898 Hp ~ 0,5 Hp

16. Silo Sylvinite IT (F-140)

Fungsi : Menyimpan sylvinite untuk kebutuhan produksi di reaktor
II (R-220)
Tipe : Tangki vertikal dengan tutup atas berbentuk flange only

dan tutup bawah berbentuk konis
Dasar pemilihan : Cocok untuk menampung padatan dengan kapasitas besar
Kondisi operasi : T =30°C

P=1atm
Jumlah : 1 buah
Perhitungan:
Rate masuk = 28.954,4201 kg/hari
Waktu tinggal = 30 hari
Kapasitas =28.954,4201 kg/hari x 30 hari

= 868.632,6030 kg

Pbulk sylvinite = 123,5663 Ib/ft® = 56,0439 kg/ft’
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868.632,6030 kg
56,0439 kg/ft>

Volume sylvinite = =15.499,1463 ft’

Storage berbentuk silinder dengan tutup bawah berbentuk konis:

H = 1,5 D ; sylvinite mengisi */; bagian shell

}

1

Hs D
N\l
F=-140
Vsylvinite =7 4 . Vet + Viconss

_3(aD’H) (1 n_, D
= | +| —.—.D".
41 4 3747 2.g60

3(aD?15D) (I, D
=) =T 4| - =D
4 4 34 2.1g60
D

15.499,1463 ft* =0,8831 D* + 0,0756 D*
Dt = 25,2857 ft ~ 26 ft
Henet = 1,5. Dgpen = 1,5. 25,2857 ft = 37,9286 ft ~ 40 ft

_ 05D
tg 60°

Hionis =7,2994 ft

Perhitungan tebal shell:

2.fE

dimana:
-P=1atm= 147 psia
-D=252857f

- £, = 75.000 psia
fn=0,92
f,=1
f=1

(untuk material SA-240 grade M tipe 316)
(untuk bahan kualitas B - flange grade quality)
(untuk bahan yang tidak dikenakan radiograph)
(untuk bahan yang tidak dikenakan stress relief)
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=025 (untuk suhu operasi < 650°F)
fallow = fu. fm. fa. fr. fs = 17.250

-E=0,8 (untuk pengelasan tipe doble welded buit joint)

-c=0,lin

g = 14,7 psia. 25,2857 ft. 12 in/ft +0
2.17250.0,8

=0,2616 in ~ */16 in (Brownell & Young, 1959, App. F item 2)

Perhitungan tebal tutup atas (flange only):

_ _5
t flange onty = t shet = /16 it

sf =tinggi = 1,5 - 3 in; diambil 2,25 in (Brownell & Young, 1959, tabel 5.4)

H fange only = 0,1875 fi

Perhitungan tebal tutup bawah (konis):

a=60°—» z=32 (Bhattacharyya, 1991, p. 49)
Daerah yang jauh dari knuckle:
{ konis = %l-If—?'—EE+c (Bhattacharyya, 1991, pers. 4.2.17, p. 49)
ronie = 14,7 psia. 25,2857 ft.12 in/ft. 3,2 +0.1in
2.17250.0.8
=0,6171 in~ /3 in (Brownell & Young, 1959, App. F item 2)

Daerah di sekitar knuckle:
P.D 1

1 konis = . +C Bhattac 1991, pers. 4.2.16, p. 47)
K 2 FE-P c0s60° (Bhattacharyya, 1991, p P
o = 14,7 psia. 25,2857 ft.12 in/ft . 1 +0.1in
2.17250.0,8-14,7 cos60°
=0,4234 in~ ;¢ in (Brownell & Young, 1959, App. F item 2)

maka untuk tebal konis dipilih nilai yang terbesar yaitu /g in.

Tinggi silo keseluruhan:
H angki = H shett + H gtanged onty + H konis
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=40 ft + 0,1875 ft + 7,2994 fi
=47 4869 ft ~ 48 ft

17. Belt Conveyor (J-141)

Fungsi :Mengangkut sylvinite dari silo sylvinite II (F-140) ke
reaktor II (R- 220)

Tipe : Troughed belt on 45° idlers with rolls of equal length

Dasar pemilihan : Ekonomis dan cocok untuk kapasitas besar

Kapasitas : 28.954,4201 kg/hari = 1.206,4342 kg/jam = 1,2064 ton/jam

Suhu operasi :30°C

Bahan . Steel & rubber

Jumlah : 1 buah

Perhitungan:

Panjang belt conveyor : 33 ft
Sudut elevasi :0°
Dari Perry, 1984, tabel 7-7 diperoleh:
Lebar belt =14 1n
Beltplies =3 -5
Belt speed = 100 ft/min
Kapasitas = 32 ton/jam
Spesifikasi diatas untuk material dengan densitas 100 Ib/ft’. Untuk material
dengan densitas 123,5663 Ib/ft’ dan kapasitas 1,2064 ton/jam, diperoleh:

1,2064 N 160
32 123,5663

Tenaga untuk menggerakkan belt:
Berdasarkan Perry, 1950, fig. 14 diperoleh:
Hp=TPH xHx 0,002 x C
= 1,2064 ton/jam x 33 ft x 0,002 x 1,5=0,1194 Hp
Efisiensi = 80% (Peters & Timmerhaus, 1991, Fig. 14-38)
01194

Speed Belt = x 100 Fpm = 3,0510 ft/min

Power yang dibutuhkan = =0,1493 Hp= 0,5 Hp

2
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18. Bucket Elevator (J-142)

Fungs: : Memindahkan sylvinite secara vertikal dari belt conveyor
(J-141) ke reaktor II (R-220)
Tipe : Centrifugal discharge bucket

Dasar pemilibhan : Cocok untuk transportasi bahan padat secara vertikal
Suhu operasi 130°C

Jumlah : 1 buah

Perhitungan:

_ 28.954,4201 kg/hari

Rate sylvinite 24 jam/hari =1.206,4342 kg/jam
Poulk Sylvinite =123,5663 Ib/ft’
Jarak vertikal =20 ft
Sudut elevasi =90°
Dari Perry, 1984, table 7-8, p.7-13, untuk kapasitas 14 ton/jam diperoleh data-
data sebagai berikut :
Size of bucket ={6x4x4,5)In
Bucket spacing =121in
Bucket speed =225 ft/min
Head shaft =43 rpm
Shaft diameter =head : 1{{in
Tail : 13in
Diameter of pulleys = head : 20 in
Tail: 14 in
Belt width =7in

Data-data diatas didasarkan pada padatan dengan bulk density 100 Ib/ft’, jadi
untuk padatan dengan bulk density 123,5663 Ib/ft’ dengan kapasitas
1.206,4342 kg/jam diperoleh spesifikasi sebagai berikut :

1.206,4342kg/jam 100 /it
14.000 kg/jam  123,5663 Ib/ft’

= 15,6913 ft /min

Kecepatan bucket = x 225 ft/min
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Tenaga bucket elevator:

- PHL Perry, 1984, p.7-13

5 0 0 ( ey, » P./- )

dimana: TPH = kapasitas dalam ton / jam
L =tinggi elevasi bucket
20 i
Hp = 1,2064 ton/jam x 20 ft ~0,0483 Hp
500
Effisiensi motor = 80% (Peters & Timmerhaus, 1991, Fig. 14-38, p.521), sehingga
dipakai motor dengan power = 0,0483 _ 0,0604 Hp =~ 0,5 Hp
19. Reaktor I (R-220)

Fungsi . Sebagai tempat mereaksikan sylvinite dan glaserit
Tipe : Silinder tegak tertutup dengan tutup atas berbentuk flange &

dished (fdh) dan tutup bawah berbentuk konis dilengkapi
dengan pengaduk dan jaket pendingin
Dasar pemilihan : Cocok untuk laratan yang banyak mengandung padatan
Kondisi operasi : P=1 atm, T=35°C

Kapasitas : 124.457,1696 kg/hari x 2,2 b/kg = 273.805,7731 lb/hari
Jumlah : 1 buah
Perhitungan:

1 _Xkssos , Xmea 4 Xoasodamo | Xkosoanwsos | Xkasneol | Xeaop

Peampursn  Px2sos  Pnact Pcasoszn2o Presosnasos  Praansc Pcosci
X X
NH3 | XH20
Pz Puo

Peampuran = 873,4480 kg/m® x 0,0624 (Ib/f’)/(kg/m’) = 54,5294 1b/ft’

273.805,'3773llb{har1 _ =209,2188 %
54,52941b/t” % 24 jam/hani

Dari Ulrich, 1984, p. 433:
h=(1-1,5)xD
Diambil tinggi liquida (h) = 1,25.diameter tangki (D)

Asumsi: ¥ Sudut konis = g = 45°

Volume larutan total =
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Volume larutan = volume silinder + volume konis
=4 xD* xh+ (0,131 x D)iga
2092188 fY =4 x D> x 1,25.D + (0,131 x D*)tg 45°
D =57289 ft =6 ft
h =1256=175ft
Asumsi : Volume ruang kosong = 25% Volume larutan
Volume total = 1,25 x (/4 x 6% x 7,5 + 0,000049 x 6+ (0,131 x 6’ )/tg 45°)
=300,4551 ft’
Volume tangki = volume silinder + volume fdh + volume konis
300,4551 ft' =4 x D* x H + 0,000049 x D*+ (0,131 x D*)iga
= /4 x 6% x H+ 0,000049 x 6° + (0,131 x 6 )/tg 45°
H=9,6253 ft = 12 ft (memenuhi)
H/D = 2 (Dari Ulrich,1984, p. 433 H=(1,5-2,0) x D)
Bahan konstruksi yang digunakan : stainless steel 18-8 tipe 304
Dari Brownell & Young, 1959, App. D, p. 342 diperoleh:
foowabie = 18.750 Ib/in’
E=0,85

c=1/4in

p— pxh 545294 /R’ x 7,54
144 144

Ptot = 14,7 + 2,84 = 15,54 psia
Paesain = 1,2 X Py = 1,2 x 15,54 = 18,648 psia

= 2,84 psi

Perhitungan tebal shell:

PxD__ _ 18648Ib/in® x6.12in

c= > +1/4in =0,2921 in= /4 in
2xfxE 2x18.7501b/in” x 0,85

Lihel =

Perhitungan tebal tutup atas:
Radius =icr=6% xD=6% x 6 ft=0,36 ft~4 /3 in
Dari Brownell & Young, 1959, tabel 5.7, p. 90 diperoleh:

ten= /16 in
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Perhitungan tinggei tutup atas:
Di=6ft=721in

Dar Brownell & Young tabel 5.7 diketahui untuk t = *he in, icr = 4 3/8 n, r=
72 indansf=2in

= Pi—icr =31,6251n
2
BC=r—-icr=67,625in

Kedalaman dish (b) = r - {/(BCY —(ABY =12,22541in
Tinggi tutup atas =t + b + sf=14,5379 in=1,2115 ft

Perhitungan tebal tutup bawah:

PxD
+c
2xcosax(fxE-0,6xP)

Ticonis =

18,6481b/in? x 6.12in 1
2xcos45°x (18.750Ib/in” x 0,85 - 0,6 x 18,6481b/in>)

=0,4499 in= Y, in

/4in

Perhitungan tinggi tutup bawah:

_ 05D _ 056f _
g45°  1g45°

I'I-knvnis 3ft

Perhitungan tinggi keseluruhan tangki:
Tinggi tangki = tinggi shell + tinggi tutup atas + tinggi tutup bawah
=12ft+12115ft +3 i =16,2115 ft

Perhitungan pengaduk:

Jenis pengaduk: flat six blade turbine

Dari Geankoplis, 1993 diperoleh:

C/D,='/; (tabel 3.4-1,p. 144)> C='/3. 6 ft=2 ft = 0,6098 m

D,/ D= 0,25-0,5 (p. 146) diambil 0,3 - D,=03 . 6 ft = 1,8 ft =0,5488 m
Dimana: C = jarak pengaduk
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D, = diameter impeller

Dy = diameter tangki

4

Dt

Kecepatan putar impeller diambil 125 rpm
Heampuran = 4,35 ¢ps = 4,35.10° kg/m.s
P cump
Pair
=0,8788

Sgcampunm=

_ DINp _(0,5488m)? x125/60 rps x 873,4480kg/m>
m 4,35.10" kg/m.s

Dari Geankoplis, 1993, fig.3.4-4, p.145 dengan memotongkan kurva 1 dengan
Nk, diperoleh N,= 5
o= SexH _08788x12

NRe’

=125.989,6199

Jumlah impelle =1,7576 =2

- Power =N, x p x N’ xD,” = § x 873,4480 x (125/60) x 0,5488°
= 1.965,8658 J/s
Power 2 impeller =2 x 1.965,8658 J/s =2,9319 Hp
Power input = 1,1 x 29319 Hp = 3,2251 Hp
Transmission system losses = 0,2 x Power input = 0,2 x 2,9319 Hp = 0,5864 Hp
Power motor = Power input + Transmission system losses
=(3,2251+0,5864) Hp=3,8115Hp~4 Hp
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Perancangan jaket pendingin:

L=181ft

N =125 rpm x 60 = 7500 rev/hr

p= 873,4480 kg/m® x 0,0624 (Ib/ft’)/(kg/m®) = 54,5294 Ib/ft’
p =435 cps = 4,35.10% kgym.s = 10,5321 Ib/ft.hr

k = 0,34 BTU/hr.ft*.(°F/ft) (Kern, 1965, tab.4, p.800)
¢ = 0,85 BTU/b.°F (Ken, 1965, fig.2, p.804)

2 2 3
R, = L'Np _ (18f)° 7500revhe S4 5204/ _ 1s 011 gac

" 10,53211b/fthr

0Dy (oY Y
}] = —]— | — =800 (Kem, 1965, fig.20.2, p.718)

k \k B |

h '.6 -1/2
200 = 1 (0,85.10,5321) (1o

0,34 0,34
h; = 232,6190 BTU/hr.ft* °F

h.ID
hio = ~i— = 232681906 _ 510 6738 BTU/Mr. £ °F

oD 6,625

_ hjhio _ 2326190210678 _ 0 <516 Briyme 2O
hj+hio 232,6190+210,6738
Rd = 0,005 (Kern, 1965)
hd = 1/Rd = 1/0,005 = 200
. Uchd _ 1105516200 _ 1 ) oco pn a2 op

Uc+hd  110,5516+ 200
A=nxDjxz+m/4xDi*=nx6x75+n/4 x (6)
= 169,6460 ft’

20. Pompa (L-221)
Fungsi : Untuk memompa larutan dari reaktor II (R-220) menuju
rotary drum separator IT (H-222)
Tipe : Centrifugal
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Dasar pemilihan : 1. Cocok untuk liquida dengan viskositas rendah

2. Cocok untuk rate massa besar

Jumlah - 1 buah
Perhitungan:
1 X X X X X X
= XK2504 | XNact | Xcesoa2H20 | XKosoanasos | Xxciowaot | Xcac |

Peampuran  PK2504  PNaci Pcasocs2m20  PR2SO4Na2s0s  PRCI2NaCl  Peact
X X
NH3 | X120
Pnus  Puo

Poampuran = 873,4480 kg/m’® x 0,0624 (Ib/f’)(kg/m®) = 54,5294 Ib/ft°
H campuran = 4,35 cps = 4,35.107 kg/m.s = 2,9231.107 Ib/ft s
Kapasitas = 124.457,1696 kg/hari = 86 4286 kg/menit = 190,1429 Ib/menit

190,1429 Ib/menit
54,5294 /R’

= 0,0581 ft*/detik = 26,0788 gal/min
Dianggap Nge> 2100
Digy = 3,9.9™ 0" in (Peters & Timmerhaus, 1991 , eq.15, p. 496)
=39.0,0581%% (54,5294)>"% = 1,8227 in =~ 2,067 in
Dari Brown, 1950, tab. 23, p.123 diperoleh:
Ukuran pipa 2 in sch. 40
ID =2,067 in
OD=2,375in
A, = 3356 in®

Rate volumetrik =

= 3.4870 ft’/menit
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Kecepatan aliran:

3 .
A 3356/144 1t

_ Dvp  2,067/12x2,4930x 54,5294

NRe 3
u 2,9231.10

= 8.010,6647

Untuk altran turbulen (steel pipe) digunakan:

f=0,04/(Ng"') (Peters & Timmerhaus,1991,eq.8, p.483)
= 0,04/(8.010,6647>'%) = 0,0095

Panjang pipa lurus =32

Panjang pipa ekivalen:

- 1 buah gate valve, Le/D =7 (Peters & Timmerhaus,1991,tab.1, p.484)
Le=1x7x2067/12 ft=1,2058 ft
- 1 buah globe valve, Le/D = 300 (Peters & Timmerhaus,1991,tab.1, p.484)
Le=1 %300 x 2,067/12 ft = 51,675 ft
- 4 buah elbow 90°, Le/D = 32 (Peters & Timmerhaus, 1991,tab. 1, p.484)
Le=4x32x2067/12 ft =22,048 ft
Panjang total pipa = (32 + 1,2058 + 51,675 + 22,048) ft = 106,9288 f
Friksi yang melalui pipa dan fitting:

_ 2fALV?  2.0,0095.106,9288.2,4930°
D.gc 2,067/12.32,17

F =2,2787 ft.1bf/lbm

(Peters & Timmerhaus,1991,eq.9,p.483)
Friksi karena contraction:
Untuk aliran turbulen a =1, tangki konis K¢ = 0,05

_ Kev? _0,05.2,493°
2age 213217

(Peters& Timmerhaus, 1991 tab.1,p.484)
ZF=(2,2787 + 0,0048 ) ft.1bf/lbm = 2,2835 fi.1bf/lbm

F, = 0,0043 ft.Ibf/lbm

Persamaan Bernoulli:
Az=2-2;=(20-15)ft=5ft
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2 2
cws=FaZho vamviL8 A s
P 2.0.0. ec
2
=0+ 2480 -0 5 00835
2.1.32,17
= 7,3801 ft.1bf/lbm
Effisiensi pompa = 20% (Peters & Timmerhaus, 1991, fig. 14-37, p.520)
Brake hp = _hn\;::;n (Geankoplis, 1997, eq. 3.3-2, p. 134)
_ 7,3801ﬂ1bf/tbm15;0111);29/60 Ibm/s _ o 5196 HP
0,2.550 -
hp
Effisiensi motor = 80 % (Peters & Timmerhaus, 1991, fig. 14.38, p. 521)
Sehingga dipakai pompa dengan power motor = 02126 _ 0,2658HP ~ 0,5HP
21. Rotary Drum Separator 11 (H-222)
Fungsi : Untuk menyaring endapan sebagai hasil reaksi dari reaktor
I1 (R-220)
Tipe . Continuous Rotary Drum Filter

Kondisi operasi : T =35°C
Dasar pemilihan : Retention liquid pada cake rendah
Pengoperasian sederhana
Perhitungan:
P=1atm=101.10’Pa
Cx = konsentrasi padatan = 52.996,8369/124.457,1696 = 0,4258 kg solid’kg
sturry

m= berat cake basah _ 52.157,6672
berat cake kering  52.996,8369

Pada T =35°C:

p=993.965 kg/m’

p=0,7228 cps = 0,7228.10° kg/m s

a=4,37.10°. AP’ =4,37.10° . (0,5.10°)** = 1,1225.10" m/kg

=0,9842
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f'= fraks: drum yang tercelup dalam slurry = 33%

C 3,965.0,4258 .
Co= PLx 9959650, (Geankoplis, 1993, eq.14.2-10)
I-mC, 1-0,984204258

= 728,5422 kg solid/m’ filtrat
Filter cycle time = 250 detik
kg slurry/detik = 124.457,1696 kg/hari = 1,4405 kg/detik

Y _L405C, _ 1440504258 _ ¢ 119 10 m® filtrat / detik
ic C 728,5422

V. _ 2fAP |,
Atc tc.pc.p.s)
8,4189.10% 2.0,33.0,5.10°
A 2500,7228.107.1,1225.10' 728 5422

A=17.8155m?

(Geankoplis, 1993,eq.14.2-24)
)1/2

22. Screw Conveyor (J-223)

Fungsi : Mengangkut cake yang keluar dari rotary drum separator 11
(H-222) menuju ke tangki pelarut (F-224)
Tipe : Standard pitch screw conveyor

Dasar pemilihan : Membutuhkan ruangan sedikit, harga murah, pemeliharaan
mudah, cocok untuk memindahkan padatan berbentuk
kristal basah

Data - Kapasitas = 52.157,6672 kg/hari = 2.173,2361 kg/jam

Densitas = 1.547,9274 kg/m® = 96,6320 Ib/ft’
Elevasi = Horizontal

Perhitungan:

2.173,2361 kg/jam

1.547,9274kg/m*®

Dari Perry, 1984, table 7-6 hal 7-7 didapat :

Diameter lubang feed = 6 in

Rate volumetric =

= 1,4040 m*/jam = 0,8264 f*/min

Panjang screw =10 ft

Kecepatan screw = 40 rpm
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CLWF

Power: Hp= ——— Badger, 1957, hal 711
P~ 33000 (Badger )

Dimana : C = kapasitas, ft’/menit
L = panjang srew conveyor,ft
W = berat material, 1b/ft’
F = faktor material (F = 3, Badger, 1957, tabel 16-6, hal 711)

_ 0,8264 ft*/min. 10 ft. 96,6320 1b/ft*.3
33000

Hp =0,0726 Hp

Efisiens1 motor = 80% (Peters & Timmerhaus, 1991, grafik 14-38, hal 521)
100

Power = 5.0,0726 Hp=0,0907 Hp

Dan Badger, 1957, hal 713: jika power < 2 Hp, maka power dikalikan dua.

Power =0,0907 x 2=0,1814 Hp ~ 0,5 Hp

23. Tangki Pelarut (F-224)

Fungsi : Untuk tempat melarutkan produk reaktor IT (R-220)
sebelum masuk ke tangki kristalisasi (D-230)

Tipe : Silinder tegak tertutup dengan tutup atas berbentuk flange &
dished (fdh) dan tutup bawah berbentuk konis dilengkapi
dengan pengaduk

Dasar pemilihan : Cocok untuk larutan yang banyak mengandung padatan.
Kondisi operasi : P=1atm, T = 36,2°C

Kapasitas : 308.997,6672 kg/hari x 2,2 Ib/kg = 679.794,8678 1b/hari
Jumlah : 1 buah
Perhitungan:

1 _Xwesos | Xweat | Xcssosamo | Xxosoadwsot | Xkoigwo | Xecn |

Peampuran  PK2S04 Pract Pcasoazmzo  PxasosNazsos Proiamect  Poack
x X
Xnws | Xm0

Pz Pr2o

Peampucan = 1.013,0365 kg/m® x 0,0624 (1b/£°)/(kg/m’) = 63,2439 b/
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679.794,836781b{han 4478661 7
63,2439 1b/ft> x 24 jam/hari

Dari Ulrich, 1984, p. 433:
h=(1-1,5)xD
Diambil tinggi liquida (h) = 1,25 diameter tangki (D)

Asumsi : '/, Sudut konis = g = 45°

Volume larutan total =

Volume larutan = volume silinder + volume konis
=mw4 xD? xh+ (0,131 xD)itga
447,8661 it  =mw4 x D* x125.D + (0,131 x D*)/tg 45°
D =75446 ft=§ ft
h =1258=10ft
Asumsi : Volume ruang kosong = 25% Volume Jarutan
Volume total = 1,25 x (;v4 x 8% x 10 + (0,131 x 8*)tg 45°)
=712,1334 f’
Volume tangki = volume silinder + volume fdh + volume konis
712,1334 £ =4 x D* x H+ 0,000049 x D* + (0,131 x D*)tg a
= /4 x 8% x H + 0,000049 x 8 + (0,131 x 8°)/tg 45°
H = 12,8326 ft = 16 ft (memenuhi)
H/D = 2 (Dan Ulrich, 1984, p. 433 H=(1,5-2,0) x D)

Bahan konstruksi yang digunakan : stainless steel 18-8 tipe 304
Dari Brownell & Young, 1959, App. D, p. 342 diperoleh:
falowsbte = 18.750 Ib/in®
E=0,85
¢=1/4in

_ pxh _63,24391b/f° x 10 fi

144 144

Pop = 14,7+ 4,3919 = 19,0919 psia
Paesain = 1,2 X Pop = 1,2 x 19,0919 = 22,9103 psia

= 43919 psi
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Perhitungan tebal shell:

-2 -

oy = FXD_, - 22,9103 b/in x28/12m +1/4in =0.2504 in = /g in
2xfxE 2x18.7501b/in” x 0,85

Perhitungan tebal tutup atas;

Radius =icr=6% xD=6% x 8 ft =048 ft=5 /g in
Dari Brownell & Young, 1959, tabel 5.7, p. 90 diperoleh:

3 .
tian = /3 n

Perhitungan tinggi tutup atas:

Do=8ft=96in

Dari Brownell & Young, 1959, tabel 5.7 diketahui untuk t = % in, icr = 5 '/
inr=9% indansf=2in

Di=Do-2t=96in-20,375in=9525in

AB = —Dil*icr =41,751n
BC=r—1cr=90,1251in

Kedalaman dish (b) =r - (BCY —(AB) = 16,1285 in
Tinggi tutup atas =t + b + sf= 18,5035 in=1,5420 ft

Perhitungan tebal tutup bawah:
PxD

t is = +
onis e cosax (FXE-0,6xP) |
- 2 -
_ 22,91031b/in> x8/12in +1/4in
2% cos45° x (18.750 Ib/in? x 0,85 — 0,6 x 22,9103 1b/in? )

=0,2505 in =~ 5/16 in

Perhitungan tinggi tutup bawah:
e 05D _ 058% _, .
tg45 tg4s
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Perhitungan tinggi keseluruhan tangki:

Tinggi tangki = tinggi shell + tinggi tutup atas + tinggi tutup bawah
=16ft+1,5420ft +4 ft=21,5420ft =22 ft

Perhitungan pengaduk:

Jenis pengaduk: flat six blade turbine
Dari Geankoplis, 1993 diperoleh:
C/Di= "% (tabel 3.4-1, p. 144)— C =/ . 8 ft = 2,6667 ft = 0.8130 m
D/ D(=0,25-0,5 (p. 146) diambil 03 - D,=03.8ft=24ft=0,7317m
Dimana: C = jarak pengaduk
D, = diameter impeller
D, = diameter tangki
Kecepatan putar impeller diambil 125 rpm
Heampuren = 4,675 cps = 4,675.10° kg/m.s

pmmp

SZcampuran =

=1,0192

_DINp _(0,7317m)? x125/60 ps x 1.013,0365 kg/m>

NRG’ -3
M 4,675.10° kg/m.s

=241.695,3811

Dari Geankoplis, 1993, fig.3.4-4, p.145 dengan memotongkan kurva 1 dengan
Ng.’ diperoleh N, =5
sgxH _ L0192x16

Jumlah impeller = 2 =2,0384=3
Power =N, x p x N> x D,” = 5 x 1.013,0365 x (125/60)" x 0,7317°
= 9.605,8690 J/s

Power 3 impeller = 3 x 9.605,8690 J/s = 21,4893 Hp
Power input = 1,1 x 21,4893 Hp = 23,6382 Hp
Transmission system losses = 0,2 x Power input = 0,2 x 21,4893 Hp = 4,2979 Hp
Power motor = Power input + Transmission system losses
=(21,4893 + 4,2979) Hp = 25,7872 Hp = 30 Hp
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24. Pompa (L-225)

| D-230
L-aesﬁ N
Fungsi : Untuk memompa larutan dari tangki pelarut (F-224)
menuju tangki kristalisasi (D-230)
Tipe : Centrifugal

Dasar pemilihan : 1. Cocok untuk liquida dengan viskositas rendah

2. Cocok untuk rate massa besar

Jumlah : 1 buah
Perhitungan:
1 X X X X X X
- Xkas0d | Xwaol | Xcasos2t2o | Xkasosnsasos | Xkcimeot | Xeac2 |

Peampuran  Pxosoa  Prsct  Pcasos2m20  Prososwnagsos  Proonac  Posck
x X
Xy, Xmo
Pnuz PH2o

Poampuran= 1.013,0365 kg/m’ x 0,0624 (Ib/f’)/(kg/m®) = 63,2439 b/’
K campuran = 4,675 cps = 4,675.10° kg/m.s = 3,1415.10° Ib/ft.s
Kapasitas = 308.997,6672 kg/hari = 214,5817 kg/menit = 472,0798 Ib/menit

472,0798 Ib/menit
63,24391b/A°

=0,1244 ft*/detik = 55,8382 gal/min
Dianggap Ng.> 2100
Dioy = 3,9.7 p™ in (Peters & Timmerhaus, 1991 , eq.15, p. 496)
=3.9.0,1244%%. (63,2439)*" =26174 in ~ 3,068 in
Dari Brown, 1950, tab. 23, p.123 diperoleh:
Ukuran pipa 3 in sch. 40

ID = 3,068 in

Rate volumetrik = = 7.4644 ft*/menit

Prarencana Pabrik K>SO,



Appendix C — Perhitungan Spesifikasi Peralatan C-33

OD=3,51n
A, = 7,393 in’
Kecepatan aliran:

3 .
v= Q. 0,1244 ft3/detik =2.423 fis
A 7393/144 f?

_ D.vp _ 3,068/12x2,423x 63,2469

NRe 3
1 3,1415.10

=12.471,8162

Untuk aliran turbulen (steel pipe) digunakan:
= 0,04/(Ng:>"'%) (Peters & Timmerhaus,1991,eq.8, p.483)
= 0,04/(12.471,8162%'%) = 0,0088
Panjang pipa lurus = 39,36 ft
Panjang pipa ekivalen:
- 1 buah gate valve, Le/D =7 (Peters & Timmerhaus,1991,tab.1, p.484)
Le=1x7x3,068/12 ft = 1,7897 ft
- 1 buah giobe valve, Le/D =300 (Peters & Timmerhaus, 1991,tab.1, p.484)
Le =1 x 300 x 3,068/12 ft=76,7 ft
- 4 buah elbow 90°, Le/D = 32 (Peters & Timmerhaus,1991,tab.1, p.484)
Le=4x32x3,068/12 ft =32,7253 ft
Panjang total pipa = (39,36 + 1,7897 + 76,7 + 32,7253) ft = 183,3003 ft
Friksi yang melalui pipa dan fitting:

_ 2fALvV®  2.0,0088.183,3003 2,423’

F
' T Dgc 3,068/12.32,17

=2,3028 ft.Ibf/lbm

(Peters & Timmerhaus, 1991, eq.9, p.483)
Fnksi karena contraction:

Untuk aliran turbulen a = 1, tangki konis Kc = 0,05

_ Kev? 0,052,423
2a.gc  2.1.3217

F, = 0,0046 ft.1bf/1bm

(Peters & Timmerhaus, 1991, tab_1, p.484)
£F=(2,3028 + 0,0046 ) ft.1bf/lbm = 2,3074 ft.Ibf/lbm
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25,

Persamaan Bernoulli:

Az=27;-21=(26-18)ft =8 ft

P,-P, vi-vi
r R WS TS TN -

-Ws= Az +EF
p 2.a.0. gc
2 —
— 0+ 242720, 5493074 = 10,3986 f.Ibflbm
2.1.32,17
Effisiensi pompa = 34% (Peters & Timmerhaus, 1991, fig. 14-37, p.520)
Brake hp = ~v> 10 (Geankoplis, 1997, eg. 3.3-2, p. 134)
1.550
_ 10,3986ﬁlbf/lbm4‘§i8;98/60 low/s _ o 4375 p
0,34.550 %
hp
Effisiensi motor = 80% (Peters & Timmerhaus, 1991, fig.14.38, p. 521)
0,4375

=0,5469 HP ~ 1 HP

Sehingga dipakai pompa dengan power motor =

>

Tangki Kristalisasi (D-230)

Fungsi : Untuk membentuk kristal K;SO, sebelum masuk ke rotary
dryer (B-240)

Tipe : Silinder tegak tertutup dengan tutup atas berbentuk flange &

dished (fdh) dan tutup bawah berbentuk konis dilengkapi
dengan pengaduk dan koil pendingin
Dasar pemilihan : Cocok untuk larutan yang banyak mengandung padatan.
Kondisi operasi : P=1atm, T=5°C _
Kapasitas : 308.997,6672 kg/hari x 2,2 Ib/kg = 679.794,8678 Ib/hari

Jumlah : 1 buah
Perhitungan :
1 X X X X X X
= K2804 + NaCl + CaS04.2H20 + K2504 . Na2S04 + KCl.2NaCl + CaCl2 +

Peampurer  Pxosos  Puet  Pceso42H20  PK2SO4Nazsos  PrC2NaGt  Pouck
X x
ZNH3 | TH20
Pwis  Pumo

Peampuran = 1.013,0365 kg/m® x 0,0624 (Ib/ft’)/(kg/m’) = 63,2439 Ib/ft’
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679.794,8678 Ib/hari
63,2439 1b/ft> x 24 jam/hari

Dan Ulnich, 1984, p. 433:
h=(1-1,5)xD
Diambil tinggi liquida (h) = 1,25.diameter tangki (D)

Asumst ; 1/2 Sudut konis = a = 45°

Volume larutan total = =447 8661 ft’

Volume larutan = volume silinder + volume konis
=4 x D* x h+(0,131 x DY)tg a
4478661 ft' =m/4 x D* x1,25.D+ (0,131 x D*)/tg 45°
D =7,5446 ft~ 8 ft
h =1,258=10ft
Asumsi : Volume ruang kosong = 25% Volume larutan
Volume total = 1,25 x (/4 x 87 x 10+ (0,131 x 8*)/tg 45°)
=712,1334 £’
Volume tangki = volume silinder + volume fdh + volume konis
712,1334 f* = /4 x D* x H + 0,000049 x D* + (0,131 x D*)tg a
= /4 x 8 x H + 0,000049 x 8° + (0,131 x 8*)tg 45°
H = 12,8326 ft ~ 16 ft (memenuhi)
H/D = 2 (Dari Ulrich, 1984, p. 433 H=(1,5-2,0) x D)

Bahan konstruksi yang digunakan : stainless steel 18-8 tipe 304

Dan Brownell & Young, 1959, App. D, p. 342 diperoleh:

fattowsble = 18.750 1b/in’

E=0,85

c="in

p= pxh _6324391/ft° x 10ft
144 144

Py = 14,7+ 4,3919 = 19,0919 psia

Picsan = 1,2 X Pop = 1,2 ¥ 19,0919 = 22,9103 psia

=4 3919 psi
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Perhitungan tebal shell:

PxD on 22,91031b/in* x8/12in
2xfxE 2x18.7501b/in? x 0,85

Lihell = +1/4in =0,2504 in=5/16 1n

Perhitungan tebal tutup atas:

Radius = icr=6% x D=6% x 8 ft=0,48 ft =5 "/ in

Dari Brownell & Young, 1959, tabel 5.7, p. 90 diperoleh: tg, = */g in
Perhitungan tinggi tutup atas:

Do=8t=961n

Dari Browneli & Young, 1959, tabel 5.7 diketahui untuk t = e in, icr=5 /g
in,r=96indansf=2 in

Di=D0o-2t=961in-2.0,3751n=9525in

AB = %—icr =41,751in

BC=r—icr=90,125 in
Kedalaman dish (b) = r - {(BC) -(AB) = 16,1285 in
Tinggi tutup atas =t + b + sf= 18,5035 in = 1,5420 ft

Perhitungan tebal tutup bawah:

PxD
+cC
2xcosax(fxE-0,6xP)

tionis =

_ 22,91031b/in* x8/12in e
2% c0s45° x (18.750 Ib/in? x 0,85 - 0,6 x 22,91031b/in?)

=0,2505 in= 5/16 in
Perhitingan tinggi tutup bawah:

0,5.D _ 0,581t
Hionis = S = =4
g45° g dse

/4in

Perhitungan tinggi keseluruhan tangki:
Tinggi tangki = tinggi shell + tinggi tutup atas + tinggi tutup bawah

=16ft+1,5420ft +4 ft =21,5420 i~ 22 ft
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Perhitungan pengaduk:

Jenis pengaduk: flat six blade turbine
Dari Geankoplis, 1993 diperoleh:
C/D(=1/3 (tabel 3.4-1,p. 144)> C=1/3 . 8 ft =2,6667 ft = 0,8130 m
Dy D=0,250,5 (p. 146) diambil 0,3 - D,=0,3.8ft=24ft=0,7317m
Dimana: C = jarak pengaduk
D, = diameter impeller
Dy = diameter tangki
Kecepatan putar impeller diambil 125 rpm.
Heampuran = 4,675 cps = 4,675.10° kg/m.s
P camp
Pair
=1,0192

SEcampuran =

_ DINp _(0,7317m)? x125/60 1ps x 1.013,0365 kg/m>
m 4,675.10° kg/m.s

Dari Geankoplis, 1993, fig.3.44, p.145 dengan memotongkan kurva 1 dengan

Ng.’ diperoleh N, = 5

sgxH _10192x16

NRe ’

=241.695,3811

Jumilah impeller = =2,0384=3

Power =N, x p x N’ x D,° = 5 x 1.013,0365 x (125/60)° x 0,7317°
= 9.605,8690 J/s
Power 3 impeller = 3 x 9.605,8690 J/s = 21,4893 Hp
Power input = 1,1 x 21,4893 Hp = 23,6382 Hp
Transmission system losses = 0,2 x Power input = 0,2 x 21,4893 Hp = 4,2979 Hp
Power motor = Power input + Transmission system losses
= (21,4893 + 4,2979) Hp = 25,7872 Hp ~ 30 Hp

Perhitungan koil pendingin:

Data untuk air pendingin pada 31,1°F:

H cthylene giyeal = 30 €p (Geankoplis, 1993, Fig. A.3-4, p. 876)
Hair=1,7921 cp (Geankoplis, 1993, Fig. A.2-4, p. 855)
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173 _ 143 _ 173 173
M campuran = H airpendingin =~ — X air. H air + X ethylene glycol - H ethylene glvco 1

=0,973.1,2147 + 0,027.3,68 = 1,2813 ¢cp
H campuran = B air pendingin = 2, 1034 cp = 7,4840 Ib/h.ft
K ethytene giycol = 0,265 W/m K = 0,153 Btw/h.ft.°F
(Geankoplis, 1993, tab. A.3-12, p. 880)
Kair =0,569 W/m.K =0,329 Btwh.ft.°F  (Geankoplis, 1993, tab. A.2-6, p. 856)
K campuran = K air pendingin = X air - K air T X ethylene glycol - K ethylene glycol
=0,973.0,329 + 0,027.0,153 = 0,324 Btwh ft.°F
CP ethylene giyeol = 0,55 Btu/lb.°F (Geankoplis, 1993, Fig. A.3-5, p. 879)
Cpair = 0,995 Btw/1b.“F (Geankoplis, 1993, Fig. A.3-5, p. 879)
CP campuran = CP air pendingin = X air . CP air T X ethylenc glycot - CP ethylene glycol
=0,973.0,995 + 0,027.0,55 = 0,983 Btw/1b.°F

Dari perhitungan neraca panas diperoleh data sebagai berikut:
Q = panas yang diserap air pendingin = 1.150.045,5796 kJ/jam
= 1.090.744,6093 Btu/jam
Suhu larutan masuk tangki =t. = 36,2°C = 97,16°F
Suhu larutan keluar tangki = t; = 5°C = 4{°F
M 4ir pendingin — Mair + Methylene glycol = 752.231,4055 kg/hari
=31.342,9752 kg/jam = 68.954,5455 1b/hr
T t;=41°F

y
4

T,=23°F T, = 39,2°F
t. = 97,16°F T

a. Neraca panas dan neraca massa
Q = panas yang diserap = 1.150.045,5796 kJ/jam = 1.090.744,0093 Btu/jam
(1, -1)=(1,-1.) _ (23-41)-(39,2-97,16)

c. Te =Y (Ty+ T2) = ¥4 (23 + 39,2)°F = 31,1 °F

b. ATumrp =34,1719°F
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t.="2(t. +t3) =12 (97,16 + 41)°F = 69,08 °F
d. Berdasarkan Kern, 1965, tabel 11 hal 844, trial ukuran pipa koil:

IPS =25 in; sch. 40

do=2,88 in

a’=4,79 in> = 0,0333 ft’
Evaluasi perpindahan panas:

di =2,469 in = 0,2058 ft
a”=0,753 ft/ft

Sisi bejana = fluida panas

Sisi pipa = fluida dingin

Heampuran = 4,675 cps = 11,314 Ib/h.ft
k = 0,279 Btwh.ft.°F

Cp = 1,53 Btu/Ib.°F

Didapat ho = 234,2372 Btu/h.ft*.°F

¢. Nre = 241.695,3811 e a’ = 0,0882 it
f. Jy = 1600 (Kern, Fig.20.2 hal 718) G.= W 68.954 5455 Ib/h
| S A
13 1/4 a, 0,0333 ft2
k Cp.u [Pl

g-ho=Jy ( ) [_"J =2.070.707,0721 Ib/h.&°

Dshell k M =2.070.7 R .
Dimana: Nre = di. Gt

& campuran

_0,2058.2070707,0721
7,4840

=56.941,6776
f Jc = 160 (Kemn, 1965 Fig.24,p.834)

1/3 1/4
. k Cp.u il
g hi= Jc' — ;
dlcoil k Hw

Dimana:
Heampuren = 7,484 Ib/h.ft
k = 0,324 Btw/h ft.°F
Cp = 0,983 Btw/Ib.°F
Didapat hi = 713,2912 Btw/h.f.°F
hio = hi x {di/do)
=713,2912 x 2469
2,88

hio = 611,4986 Btwh.f*.°F

hio.ho _ 611,4986x 234,2372

h Uc= —
hio + ho

1. Rqlarutan = 0,003

= 169,3623 Btw/jam.ft*°F

611,4986 +234,2372
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R4 air pendingin = 0,001
Rq4 gabungan = 0,004
hd =1/ rdgabungan = 1/0,004 =250

U= Uehd _ 1693623250 _ o0 p i gtop
Uc+hd 1693623+ 250

0o _ 1.090.744,0093 Btu/jam
UdAT,m — 100,9642 Btu/jam.ft>.°F.34,1719°F

=316,1451

A _ 316,1451 ft2
a" 0,753 ft*/ft

de=d it = 0,6 x Dgpet = 0,6 x § ft =4 8 ft

n= L 41984741
n.d, . 4,81t

he = {(nc - 1) x (do + sc)}+ do
={(28-1)x(2,88in+ 1 in)} + 2,88 in
=107.64 in= 8,97 ft

Aol =

L:

=419,8474 fi

= 27,8419 = 28 buah

Pengecekan:

H fiquia = 10 ft= 120 in

Rancangan memadai karena H jiquig > he

Agar tingg ruang kosong di atas koil dan di bawah koil sama, maka:

(120in - 107,64 in)
2

Tinggi ruang kosong = =6,18in=0,515ft

26. Pompa (L-231)
Fungsi : Untuk memompa larutan dari tangki kristalisasi (D-230)
menuju rotary drum separator I (H-232)
Tipe : Centrifugal
Dasar pemilihan : 1. Cocok untuk liquida dengan viskositas rendah
2. Cocok untuk rate massa besar
Jumlah : 1 buah
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Perhitungan:

1 _ Xg2s04 +xNuCI +xCaSO4.2H20 X K2504.Na2504 , X KCl.2NaCl +xCaC}2 +

+

+
Pcampuran  Px2s04  Pnacl  Pcssosanzo  Pr2sos nosos  Proianea  Posci

X X
N3 | Xm0
Pns Puzo

Peampuran= 1.017,7999 kg/m’ x 0,0624 (Ib/ft’)/(kg/m®) = 63,5390 Ib/ft’
Heampuran = 4,675 cps = 4,675.107 kg/m.s

=3,1415.107 Ib/ft.s

Kapasitas = 308.997,6672 kg/hart = 214,5817 kg/menit = 472,0798 Ib/menit

Rate volumetrik = 2720/ S8 I/Menit _ ; 4198 63menit = 0,1238 f's
63,5390 1b/ft
Dianggap Ng, > 2100
Digy = f‘),9.qf0’45.p0’13 in (Peters & Timmerhaus, 1991 , eq.15, p. 496)

=39.0,1238"%. (63,5390Y"* = 2,6133 in = 3,068 in
Dart Kern, 1965, p. 844 diperoleh:
Ukuran pipa IPS : 3 in ; sch. 40
ID = 3,068 in
OD=3,5in
A, =738 in’
Kecepatan aliran:

3
v=Q _ OI23BRs o s v
A 738/14af

_ Dvp 3,068/12x 2,4156x 63,5390

3 =12.491,1505
p 3,1415.10°
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Untuk aliran turbulen (steel pipe) digunakan:
0,04 _ 0,04
(NgoS""® (124911505)

(Peters & Timmerhaus, 1991, eq.8, p.483)

f=

016 0,0088

Panjang pipa lurus = 12 m = 39,36 ft
Panjang pipa ekivalen:
- 1 buah gate valve, Le/D =7 (Peters & Timmerhaus, 1991 , tab.1, p.485)
Le=1x7x3,068/12 ft=1,7897 ft
- 1 buah globe valve, Le/D =300 (Peters & Timmerhaus, 1991 , tab.1, p.485)
Le =1 x 300 x 3,068/12 ft = 76,70 ft
- 4 buah elbow 90°, Le/D =32  (Peters & Timmerhaus, 1991, tab.1, p.484)
Le=4 x32 x3,068/12 ft = 32,7253 ft
Panjang total pipa = (39,36 + 1,7897 + 76,70 + 32,7253) ft = 150,5750 ft
Friksi yang melalui pipa dan fitting:
_ 2fALv? 20,0088.150,575.2,4156
D.gc 3,068/12.32.17
(Peters & Timmerhaus, 1991, eq.9, p.483)

Fi = 1,8801 Ibf ft/Ibm

Friksi karena contraction:
Untuk aliran turbuten @ = 1, tangki koms K¢ = 0,05

_ Kev?0,05.2,4156°
2.0.8c 2.1.3217
(Peters & Timmerhaus, 1991, tab.1, p.484)
ZF=(1,8801 + 0,0045) Ibf.ft/Ibm = 1,8846 Ibf.ft/Ibm

F;

=0,0045 Ibf ft/lbm

Persamaan Bernoulli:
Az=2,-2;=(18-12)=6 1t
2
-Ws= 1:'2'PI+"22’vl + 2 Az+3F

p 2.a.gc g

2
0+ 2,4156° -0 +
2.1.3217

7,9753 ft.Ibf/lbm

6+ 1,8846

I
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Effisiensi pompa = 36 % (Peters & Timmerhaus, 1991, fig. 14-37, p.520)

- Ws.m
n. 550

Brake hp = (Geankoplis, 1997, eq. 3.3-2. p. 134)

_ 79753 ft 1bf/1bm.472,0798/60 Ibm/s
ft.1bf/s

hp
Effisiensi motor = 80% (Peters & Timmerhaus, 1991, fig.14.38, p. 521)
03169

=0,3169 Hp
0,36.550

Sehingga dipakai pompa dengan power motor = =(,3961 Hp~ 0,5 Hp

kd

27. Rotary Prum Separator I (H-232)
Fungsi : Untuk menyaring endapan dari tangki kristalisasi (D-230)
Tipe : Continous Rotary Drum Filter
Kondisi operasi : T = 35°C
Dasar pemilihan : Retention liquid pada cake rendah
Pengoperasian sederhana
Perhitungan:
P=1am=101.10°Pa
Cx = konsentrasi padatan = 48.532,7074/308.997,6672 = 0,1571kg solid’kg
slurry

m= berat cake basah  27.201,7287
berat cake kering  48.532,7074

Pada T =35°C

p= 993,965 kg/m*

p=0,7228 cps = 0,7228.10° kg/m.s

a=437.10" . AP**=437.10° . (0,5.10>)* = 1,1225.10"" m/kg
f = fraksi drum yang tercelup dalam slurry = 33%

p-C, _ 993,965.0,1571
I-mC, 1-0,5605.0157i

= 0,5605

C,= (Geankoplis, 1993, eq.14.2-10)

= 171,2294 kg solid/m" filtrat
Filter cycle time = 250 detik
kg sturry/detik = 308.997,6672 kg/hari = 3,5764 kg/detik
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28.

V _3,5764C, _3,5764.0,1571
tc C 171,2294

=3.2812.10° m® filtrat / detik

H]

\Y 2.fAP N

Atc tC.pc. .
3,2812.10° 20,33.0,5.10° 2
A 250.0,7228.107°.1,1225.10'*.171,2294

A =33,6618 m®

(Geankoplis, 1993 ,eq.14.2-24)

Screw Conveyor (J-233)

Fungsi : Mengangkut cake yang keluar dari rotary drum separator III
(H-232) menuju ke rotary dryer (B-240)

Tipe : Standard pitch screw conveyor

Dasar pemilihan : Membutuhkan ruangan sedikit, harga murah, pemeliharaan
mudah, cocok untuk memindahkan padatan berbentuk

kristal basah
Data - Kapasitas  =27.201,7287 kg/hari = 1.133,4054 kg/jam
Densitas = 1.577,2590 kg/m’ = 98,4648 Ib/ft’
Elevasi = Horizontal

Perhitungan:

1.133,4054 kg/jam
1.577,2590 kg/m*

Dari Perry, 1984, table 7-6, hal 7-7 didapat :

Diameter lubang feed = 6 in

Rate volumetric = = 0,7186 m’/jam = 0,4229 ft*/min

Panjang screw = 10 ft
Kecepatan screw = 40 rpm

CLWF
33000

Dimana : C = kapasitas, ft’/menit

Power: Hp= (Badger, 1957, hal 711)

L = panjang srew conveyor,ft
W = berat material, Ib/ft’
F = faktor material (F = 3, Badger, 1957, tabel 16-6, hal 711)
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29.

. 04229 ft*/min.10 ft. 98,4648 Ib/ft°>.3
33000

Hp =0,0379 Hp

Efisiensi motor = 80% (Peters & Timmerhaus, 1991, grafik 14-38, hal 521)
100
Power = 5.0,0379 Hp =0,0474 Hp

Dart Badger, 1957, hal 713: jika power < 2 Hp, maka power dikalikan dua.
Power =0,0474 x 2 =0,0948 Hp = 0,5 Hp

Rotary Dryer (B-240)

Fungsi : Untuk mengeringkan kristal K,SO, dan rotary drum
separator 11I (H-232)

Tipe : Counter-current Direct Contact Rotary Dryer

Dasar Pemilthan : Perpindahan panas yang dihasilkan besar sehingga mampu
mengeringkan sampai kadar aimya 0,1%.

Kondisi operasi : P=1 atm

Laju udara masuk : 15.956,4212 kg/hari = 1.462,6719 Ib/jam

Laju material masuk : 27.201,7287 kg/hari = 2.493,4918 Ib/jam

Suhu udara masuk : 100°C

Suhu udara keluar : 40°C

Suhu kristal masuk : 5°C

Suhu kristal keluar : 30°C

Perhitungan:

Perhitungan diameter rotary dryer:

(Perry, 1950, p.833)

M J 1.462,6719

0.785.G | 0.785x 200

=3,0523 f=0,9304 m~1 m=3,2808 ft
Dimana :
D = diameter rotary dryer, ft
M = kecepatan udara masuk, Ib/hr
G = Kecepatan udara pada rotary dryer, Ib/hr.ft?
= 200 — 4000 Ib/hr.f° (Perry, 1973, p.20-36)
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Ditetapkan G = 200 Ib/hr.ft*

Perhitungan panjang rotary drver:

th = 5°C ——p — ;= 30°C
T, = 40°C +— <+——— T, = 100°C

(T, =t,)~ (T, —t,) _ (373-303)—(313-278)

AT = = 50,4
LMID (= t5) G73-303) S0.4943 K
(T, —t,) (313-278)
Q=04.D.G*" L. ATimm (Perry, 1984, eq. 20-37, p.20-52)
Dimana:

Q: = jumlah panas yang dipindahkan, BTU/jam

= 803.724,9354 kJ/hari =9.302,3719 J/s = 31.741,1265 BTU/jam
L = panjang rotary dryer, ft
G = Kecepatan udara, lb/jam.ft2

= 1.462,6719/(n/4.3,2808%) = 173,0205 Ib/jam.ft* = 200 1b/jam. ft*
D = diameter rotary dryer, ft
ATymm = beda suhy, K
31.741,1265=0,4 . 3,2808 . 200°°" | L. 50,4943

L =14,5636 ft=4,4390m=4,5m

L/D = 4,5 (memenuhi, berdasarkan Ulrich,1984, tab.4-10, p.132 L/D = 4-6)

Perhitungan tebal sheil:

Bahan konstruksi yang digunakan: carbon steel SA-53 grade B
Dari Brownell & Young, 1959, App. D, p. 335 diperoleh:
faowabte = 12.750 Ib/in®

E = 0,60 (butt welded)

c="%in

Picsan = 1,2 % Pop = 1,2 x 14,7 = 17,64 psia

PxD _17,641b/in* x3,2808/12in

c +1/4in =0,2503 in =~ 5/16 in
2xfxE 2x12.7501b/in? x 0.6

Lohell =
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Perhitungan putaran rotary dryer:
Kecepatan peripheral (v) rotary dryer = 0,25 - 0,5 m/s  (Perry, 1984, p. 20-33)
Ditetapkan v = 0,35 m/s

V. 035ms
xD  73,2808/3,2808m

=0,1114 rps = 6,6845 rpm

Perhitungan jumlah flight:

Jenis flight = 45° Tip flight (Perry, 1984, p. 20-33)
Jumlah flight = (2,4 - 3) D (Perry, 1984, p. 20-31)
Ditetapkan 2,5.D = 2,5.3,2808 = §,2020 ~ 9

Tinggi flight antara D/12 - D/8 (Perry, 1984, p. 20-33)
Ditetapkan D/10 = 3,2808 f/10 = 0,3281 fi

Jarak antar flight = — =0 - %:3:2808 _ 4 4 p-10h

jumlah flight 9

Perhitungan waktu dalam rotary dryer;

0,231 B.L.G
f= = +£0,6. Perry, 1984, eq. 20-39 p. 20-33
SN D = (Perry. eq P )
B=5.D,% (Perty, 1984, eq. 20-40 p. 20-33)
Dimana:
B = konstanta

D, = diameter partikel, um = 5000 pm
F = feed rate, Ib material kering/jam.ft’

_ 2.493,49181b/jam

s e 2049569 Ib/jam. £’
/4.5,

0 = time of passage, menit

S =slope, ft/ft =0 - 8 cm/m (Perry, 1984, p. 20-33)
Ditetapkan S =4 cm/m = 0,04 ft/ft

tga=0,04 — a=2,2906°

N = kecepatan putaran, rpm

L = panjang rotary dryer, ft

G = kecepatan udara, Ib/jam f*
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30.

D = diameter rotary dryer, ft
B=5.D,% =5.3,2808% =2,7605

__ 023145636 . 2,7605.14,5636.200
0,04.6,6845%° 32808 294,9569

0, = -11,7387 menit (tidak mungkin)
0; = 20,9734 menit

Perhitungan tenaga untuk memutar rotary dryer:

HP =0,5.D° - D? (Perry, 1984, p. 20-33)
Ditetapkan HP = 0,75.D* = 0,75.3,2808 = 8,0727 HP
Efisiensi motor = 86 % (Peters & Timmerhaus, 1991, fig.14-38, p.521)
Power= S2727HP _ g 3869 gp~9 5 HP
0,86
Screw Conveyor (J-241)
Fungsi : Mengangkut kristal K,SO;4 yang keluar dari rotary dryer (B-
240) menuju ke tangki produk (F-242)
Tipe . Standard pitch screw conveyor

Dasar pemilihan : Membutuhkan ruangan sedikit, harga murah, pemeliharaan
mudah, cocok untuk memindahkan padatan berbentuk
kristal

Data : Kapasitas  =25.352,5651 kg/hari = 1.056,3569 kg/jam

Densitas  =2.641,2013 kg/m® = 164,8844 Ib/ft’
Elevast = Horizontal
Perhitungan:

_ 1.056,3569 kg/jam

2640120 kgm’ m’/jam = 0,2354 ft’/min
- 2 m

Rate volumetric

Dari Perry, 1984, table 7-6 hal 7-7 didapat :
Diameter lubang feed = 6 in
Panjang screw = 10 ft

Kecepatan screw = 40 rpm
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Power: Hp= w (Badger, 1957, hal 711)
33000

Dimana : C = kapasitas, ft’/menit
L = panjang srew conveyor,ft
W = berat material, Ib/ft’
F = faktor material (F = 3, Badger, 1957, tabel 16-6, hal 711)

_ 0,2354 fi*/min. 10 £1.164,8844 Ib/ft* 3

H
P 33000

=0,0353 Hp

Efisiensi motor = 80% (Peters & Timmerhaus, 1991, grafik 14-38, hal 521)
100
Power = —§6—.0,0353 Hp=10,0441 Hp

Dari Badger, 1957, hal 713: jika power < 2 Hp, maka power dikalikan dua.
Power = 0,0441 x 2 =0,0882 Hp ~ 0,5 Hp

31. Tangki Produk (F-242)
Fungsi : Menampung produk kristal K;SO, sebelum dipacking
Tipe : Tangki vertikal dengan tutup atas berbentuk flange only
dan tutup bawah berbentuk konis
Dasar pemilihan : Cocok untuk menampung padatan
Kondisi operasi : T =30°C
P=1atm
Jumlah : 1 buah
Perhitungan:
Rate masuk = 25.352,5651 kg/hari = 1.056,3569 kg/jam
Waktu tinggal = 8 jam
Kapasitas =1.056,3569 kg/jam x 8 jam
= 8.450,8552 kg
Pouk K2SO,  =2.6412013 keg/m’

8.450,8552 kg

7 =3,1996 m® = 112,9907 £
2.641,2013kg/m

Volume KzSO4 =
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Storage berbentuk silinder dengan tutup bawah berbentuk konis:
H = 1,5 D ; gypsum mengisi %/ bagian shell

5

\Y K380, = 3/4 . Vshell + Vkonis

_3{aD*H) (1, D
= — +{—=.—.D".
41 4 34 2.tg60

_3{aD’15D) (tn., D
=l — |+| -~ D}
4 4 34 21g60

1129907 ft* =0,8831 D*+0,0756 D’
Daen=4,9031 ft~ 5 fit
Hshell = 1,5. Dshell = 1,5. 4,9031 ft= 7,3547 ft~8ft

o LD DSOIR
Perhitungan tebal shell:
t shett = 5t E +cC
dimana:
-P=1atm= 14,7 psia
-D=49031 ft
- £, = 75.000 psia (untuk material SA-240 grade S tipe 304)
fn=10,92 (untuk bahan kualitas B — flange grade quality)
f,=1 (untuk bahan yang tidak dikenakan radiograph)
fi=1 (untuk bahan yang tidak dikenakan stress relief)
f,=0725 (untuk suhu operasi < 650°F)

faﬂow = fu. fm. faa fr. fS = 17250
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-E=0.8 (untuk pengelasan tipe doble welded butt joint)
-¢=0,1in
g = 14,7 psia.4,9031 ft.12 in/ft +01
2.17250.0,8
=0,1313 in~ Yy¢ in (Brownell & Young, 1959, App. F item 2)

Perhitungan tebal tutup atas (fange only):

t ange only = t shett = 716 in
sf=tinggi=1,5-2in; diambil 1,5in  (Brownell & Young, 1959, tabel 5.4)
H flange only = 0,125 ﬂi

Perhitungan tebal tutup bawah (konis):

a=60° - z=32 (Bhattacharyya, 1991, hal 49)
Daerah yang jauh dari knuckle:

P.D.z
t konis = STE +c (Bhattacharyya, 1991, pers. 4.2.17, hal 49)
. 14,7 psia. 4,90311t.12in/ft. 3,2 +0.1in
2.17250.0,8

=0,2003 in~ /4 in (Brownell & Young, 1959, App. F item 2)
Daerah di sekitar knuckle:
1 konis = bD L +C (Bhattach 1991, pers. 4.2.16, hal 47)

kM T D FE-P cos60° anya > pers. .25,

o = 14,7 psia. 4,9031ft.12in/ft 1 +0,1in

2.17250.0,8-14,7  cos60°

=0,1627 in~ */1¢ in (Brownell & Young, 1959, App. F item 2)
maka untuk tebal konis dipilih nilai yang terbesar yaitu '/, in.

Tinggi tangki produk keseluruhan:

H tangki = H shett + H flanged onty + H konis
=8ft+ 0,125 ft + 1,4434 £t =9,5684 ft ~ 10 ft
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32. Cyclone Separator (H-243)
Fungsi : Memisahkan solid yang terikut dalam udara pemanas dari
Rotary Dryer (B-320)
Tipe . Cyclone Separator
Dasar pemilihan : Untuk memisahkan gas dan solid yang berukuran kecil
Kondisi operasi : Suhu udara masuk = 40°C
Kapasitas : 1.950,5450 kg/hari
Jumiah - 1 buah

Perhitungan:

_BM. BT, 2884, 147,492

V,.P.T 395.14,7.564

11bmol=0,0637 Ib/ft>

1.950,5450 kg/hari . 2,2 Ib/kg

=0,7798 fi%/s
24 jam/hari. 3600 s/jam . 0,0637 Ib/ft*

Laju gas =

Kecepatan aliran gas = 50-75 fi/s (Perry 6™ ed., 1991, p. 10-82)
Ditetapkan kecepatan aliran gas = 62 f/s.
Luas penampang masuk = 0,1';98 =0,0126 fi* . 144 in¥f*=1,8118 in?

T 1Gas keluar

Gaz
tasik

sC
DE

LC

D

h Ze ]
H-243

Dari Perry, 1991, p. 20-84 diperoleh:
AC=BC x HC
HC=2xBC
sehingga AC =2 x BC?
1,8118 in’ =2 x BC — BC=0,9518 in
HC =2 % 0,9518 in=1,9036 in
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DC =2 x HC = 3,8072 in
De =HC = 1,9036 in
LC=2xDC=7,6144 in
SC =DC/8=0,4759 in
ZC = 2xDC=17,61441n
JC =DC/4=0.9518 in

33. Menara Absorber (D-244)
Fungsi - Menurunkan kadar air dalam udara
Tipe : Packed Tower
Dasar Pemilihan : Dapat menghasilkan udara kering pada suhu rendah
Kondisi operasi : T=30°C;P=1atm
Feed: Udara bersuhu 30°C, tekanan 101,325 kpa
Dart neraca panas diperoleh:
Udara jenuh yang dibutuhkan = 13.267,5346 kg/hari
Densitas udara pada 30°C = p = 1,0562 kg/m’
Viskositas udara pada 30°C =p = 1,8652x10° kg/m.s (Geankoplis, 1997)
Volume udara masuk = 13.267,5346 kg/(1,0562 kg/m’) = 12.561,5740 m’
Bahan isian = silika gel - Dp=1,2 cm
Void fraction=¢=0,4
Tral diameter tower = 0,75 m

13.267,5346 kg/hari
24.3600 detik/hari. {7/4.0,75% }m?

Kecepatan udara = G’ = =0,3476 kg/m’.s

Pressure drop = AP =0,02.10° Pa
Ng, = 5xDp__ 0,3476x0,012
(1-e)p  (1~0,4).1,8652.107°
= 372,7214 (turbulen karena N, >10)
Persamaan aliran turbulen dalam packed bed:

3
APp Dp & 130,45 (Geankoplis, 1997, eq. 3.1-21)
G). AL T-¢ © Ng

(Geankoplis, 1997, eq. 3.1-15)
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34.

0,02.10°.1,056 0,012 (0,4)° _ 150

(0,3476)°

. . +
AL (1-0,4) 3727214

2

Tinggi tower= AL =11,5513m=11,6 m

Flow rate udara

ey 13.267,5346 kg/han ~0,0053 kgmol/s

24.3600 detik/hari.28,84 kg/kgmol

1/2
Diameter tower =D = [4.v. BMJ (Ulrich, 1984, eq. 4-88, p.199)

.G

_(4.0,0053-28,84
7.0,3476

1/2
J =(,7482 m = 0,75 m (memenuhi)

L/D =15,67 ( Ulrich,1984, tab. 4-18, p.188, L/D =5 - 30)

Bahan konstruksi : Carbon steel

Jumlah

Blower (G-245)

Fungsi

Tipe

: 2 buah

: Mensuplai kebutuhan udara untuk media pemanas di dalam
Rotary Dryer (B-320)
: Centrifugal

Dasar pemilihan: Sesuai untuk debit yang besar

Kondisi operasi

Perhitungan:

Perhitungan efis

: Suhu udara masuk = 30°C

Tekanan =1 atm

iensi blower:

Rate udara = 13.267,5340 kg/hari

1

32675340 _ _ (0053 kmol's

" 28.84x 243600

Rate volumetnk

=0,1318 m*/s

—0,0053 x 22.4 x 30+273)
273

Efisienst = 70 %

vy-1
m:
yx Ep

{Coulson & Richardson, 1983, eq. 3.36, p. 79)
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1
n= —— (Coulson & Richardson, 1983, eq. 3.37, p. 79)

1-m

dimana: Yuin = 1,4 (gas diatomik)

_ LAl 408
1,4%0,7
1
n=-——— =1689
1-0,408

Perhitungan power:

n-l
-W=7zRT, ;-r-i—l (%J " ~1] (Coulson & Richardson, 1983, eq. 3.31, p. 73)
dimana: W = kerja per mol

z; = 1(dianggap gas ideal)

R = konstanta gas ideal = 8,314 ki/kgmol. K

Ty = suhu masuk = 30°C

P, = tekanan mula-mula = 14,7 psia

P, =tekanan akhir = 15 psia

1,685-1

W = 1.8,314,(30+273), —2 ( 15 Jmss B

1,689-1{114,7
= 51,1038 kJ/kgmol
Power = ~-W.M _511038.0,00532
Ep 0,7
=0,3869 kJ/s . 1,314 =0,5084 HP =~ 1 HP
35. Heater (E-246)
Fungsi : Menaikkan suhu udara sebelum masuk Rotary Dryer
(B-240)
Tipe : Shell and Tube

Dasar Pemilihan : Pressure drop yang dihasilkan kecil
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Kondisi operasi : Suhu udara masuk (t;) = 30°C (86°F)
Suhu udara keluar (t;) = 100°C (212°F)
Suhu steam (T)) = 148°C (298,4°F)
Suhu kondensat (T;) = 148°C (298,4°F)

Berdasarkan neraca panas:

Mydara = 13.267,5340 kg/hari = 1.216,1906 Ib/jam

Mjieam = 490,5625 kg/hari = 44,9682 lb/jam

Beban panas = Q = 1.039.747,1561 kJ/hari = 41.061,9284 BTU/jan
_ (G =1) (T, ~1,) _ (298,4—212) - (298 4 - 86)

A = °
1. ATuvm - (T -1, - (2984-312) 57,5692°F
(T, -¢,) (298,4-86)
R = 7, -T, _ (298,4-2984) —0
t,—1 (212 -86)
Dipakai HE 3-6 exchanger: Kermn,1965, fig.20 hal 830
Ft=1

At=Ft x ATpmmp= 1 % 57,5692°F = 57,5692°F
2.t = (4+1)/2 = (86+212)/2 = 149°F
Te = (T;+T2)/2 = 298 4°F
3. Trial Up
Dari tabel 8 hal.840, Kemn, 1965, untuk steam dan gases adalah Up= 5-50
Diambil Up= 15 BTU/jam.ft* °F
_ Q0 _  41.061,9284 BTU/jam
U, At 15BTU/jam.ft’ °F.57 5692°F
4. Dari Kern, 1965, tab. 10, p.843, untuk Do = 3%¢in, 12 BWG diperoleh:
a” =0,1309 f¥/f ; a’= 0,223 in’

= 559421 ft*

I =12 ft (panjang pipa standar)
Di =0,532 in
2
5
N, Gumlah tube) = - = 220 __ 356133
a” b 01309ft“/ft.12 1t

Dari Kern, 1965, tabel 9 hal. 841:
untuk Do =% 1n, P,= | in squre pitch, di = 10 in, diperoleh:
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Nt,std =36 :n=6

Nt U. = 35,6133

Ub koreksi = . .15=14,8391
Dloeksi™ Ntsted ° 36
Tube (steam) Shell (udara)
' 5. C’=Pt—do=1-0,75=025
5. 8- Nistd.a' _ 360,233 — 00977 C'=Pt—do=1-0,75=0,
144n 144.6 B=2in

M 44,9682 di.C'. 2.0,25.2
6.G= M _44.9682 ag =SB 102 0001782

a, 0,0097 144.P, 144.1

= 4.635,8969 b/hr.fY m 1.216.1906

7. dari Kem, 1965, fig.15, p. 825 Gs a 0,0417

pada T, = 298,4°F diperoleh:

u=0,0125
D.G, 0532x4.635.8969
Ngret = =
12x0,0125x2,42
=6.794,2070

8. dari Kern, 1965, hal. 164
hio = 1500 BTU/hr.f%.°F

§

=29.165,2422 Ib/hr.f*

7. dari Kemn, 1965, fig.15, hal. 825
pada t. = 149°F diperoleh:
n=0,0194

D,.G, 0,95x29.165,2422

M 12x0,0194x 2,42

NRes =

=49.180,3634
8. dari Kern, 1965, fig.28, hal. 838
De = 0,95
jH =140
pada tc = 149°F diperoleh:
¢ =0,248 BTU/Db.F (Fig.3, Kem, 1965)
k = 0,0162 BTU/hr.f.( °F/ft) (Tab. 5)

K e
ho= jH. —.(=)"".

. De ( k ) Ps
ho |40, 00162 0248 0,0194.2.42 173
0 0,95/12 0.0162

=25,6617

ho = 1€ < 25 6617
Qg
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9. Koefisien overall bersih, Ue:

_ hioho _ 1500.256617
hio +ho 1500+ 25,6617

10. Faktor kekotoran, Rp:

C

_Uc-U, 252301148391

= 252301 BTU/hr ft>.°F

b= = =0,0278
U Up,  252301.14,8391
Rpattowavte = 0,003
Perhitungan Pressure Drop:
Tube (steam) Shell (udara)

1. Ngey=7.746,9072
Dari Kern, 1965, Fig. 26 :
f=0,00030

_ fG,ln
t52210"dis.g,

_ 0,00030x 4.635,8696% x 12x 6
522101912/12.1.1

=8.89.10°

2
3.ap, = 30 V7 623 _ 48 4 0001
s 2g 144 1

=2410"
4. APy = AP, + AP, = 8,89.10°+2.4.10°
= 2,4089.107psi <2psi,memenuhi)

1. Nges = 49.180,2634

Dari Kem, 1965, Fig. 29 :

f=0,0015
2 N+1=121 1212 o

B 2
b - £G, (N+1)
s 522.10"de.s.¢,
_0,0015x49.180,2634% x 72

5221010 095 /12 x1x1
= 0,0632 psi (< 1 psi,memenuhi)

Spesifikasi alat:
Tube
Media pemanas
Rate
Bahan konstruksi

Dimensi

- steam jenuh
44,9682 Ib/jam
. carbon steel

Y in 0D, 12 BWG

1 in square pitch

6 passes
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Shell
Media yang dipanaskan - udara
Rate : 1.216,1906 Ib/jam
Bahan konstruksi : carbon steel
Dimensi : Diameter ekivalen = 0,95 in
3 passes
36. Pompa (L-151)
\
4\ -
\{
TN
F-150
1]
(@ <
| : H-212 \—/
J 21 -
A LT
Fungsi : Untuk memompa larutan dan rotary drum separator [
(H-212) menuju tangki penampung filtrat (F-150)
Tipe - Centrifugal
Dasar pemilihan :

1. Cocok untuk liquida dengan viskositas rendah

2. Cocok untuk rate massa besar

Jumlah : 1 buah
Perhitungan:
1 X X X X X X
= K2804 + NaCl + CaS04.2H20 + K2804 Na2SO4 + KC1L2NaCi + CaCl2 +

Peampuran  Px2sos  Pract Pcasosamzo Proscenaasos  Prammea Peacp
X X
Xnm3 | Xm0
Pnuz  Pmo

Poampuran = 54,5618 Ibm/ft®
Beampuran = 2,736 cps = 2,736.107 kg/m.s = 1,8385.107 Ib/ft.s
Kapasitas = 310.976,0117 kg/hari = 215,9556 kg/menit = 475,1023 Ib/menit
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. 475,102 i
Rate volumetrik = 21221023 I0/MENit _ g 2004 53/ menit = 0,1451 £
54,5618 Ib/ft
Dianggap Ng. > 2100
Digy = .':'»,9.qf0’45.p0’13 in (Peters & Timmerhaus, 1991, eq.15, p. 496)

=3,9.0,1451%% (54,5618)** =2,7518 in = 3,068 in
Dari Kern, 1965, p. 844 diperoleh:
Ukuran pipa IPS : 3 in ; sch. 40
ID = 3,068 in
OD=35in
A, =738 in’
Kecepatan aliran:

5 3
v= g = M =2.8312 /s
A 738/144 1t

_ Dvp _ 3,068/12x2,8312x 54,5618

NRe 3
m 1,8385.10

=21.481,7527

Untuk aliran turbulen (steel pipe) digunakan:
0,04 0,04

f= =
(Np 1® (214817527

=0,0081

0,16
)

(Peters & Timmerhaus, 1991, eq.8, p.483)
Panjang pipa lurus = 12 m = 3936 ft

Panjang pipa ekivalen:
- 1 buah gate valve, Le/D =7 (Peters & Timmerhaus, 1991 , tab.1, p.485)
Le=1x7x3,068/12 ft =1,7897 ft
- 1 buah globe valve, Le/D =300 (Peters & Timmerhaus, 1991 , tab.1, p.485)
Le =1 x 300 x 3,068/12 ft = 76,70 ft
- 4 buah elbow 90°, Le/D =32  (Peters & Timmerhaus, 1991, tab.1, p.484)
Le=4 %32 x3,068/12 ft = 327253 f1
Panjang total pipa = (39,36 + 1,7897 + 76,70 + 32,7253) ft = 150,5750 ft
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Friksi yang melalui pipa dan fitting:

_ 2fALv’ _ 2.0,0081.150,575.2,8312°
D.gc 3,068/12.32,17

(Peters & Timmerhaus, 1991, eq.9, p.483)

Fi

=2 .3773 Ibf.ft/Ibm

Friksi karena contraction:

Dan Peters & Timmerhaus, 1991, tabel 1, p.484 diperoleh:
A, = luas penampang rotary drum separator I = 36,9297 m’
A, = luas penampang pipa = 7,38 in’

2
A, _ 7,38/144&2 18107
A, 369297x328 ft

Untuk %1 <0,715 = Kc = 0,5 ; untuk aliran turbulen > a =1

I

_ Kev? 0528312
2.a.8c 2.1.32,17

ZF=(2,3773 + 0,0623) ft.Ibf/1bm = 2,4396 Ibf.f/lbm

F,

= 0,0623 Ibf ft/lbm

Persamaan Bernoulli:

Az=2z,-2,=(23-16)=T7ft

AP =P,-P; =1-0,5 atm =05 atm = 1.058,1140 Ib{/f*
Peampuran = 54,5618 Tony/ft’
2 2
PP YamVi L8 ppexF
p 2.a.gc ge

_ 10581140  2.8312° -0
54,5618 2.1.32,17
= 28,9571 Ibf.fi/lbm

Effisiensi pompa = 36 % (Peters & Timmerhaus, 1991, fig. 14-37, p.520)
-Ws.m
n. 550

-Ws=

+7+2,4396

Brake hp =

(Geankoplis, 1997, eq. 3.3-2, p. 134)

_ 28,9571 1bf f/1bm.475,1023/60 lbm/s

0.36.550 LS
hp

=1,1580 Hp
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Effisiensi motor = 80% (Peters & Timmerhaus, 1991, fig.14.38, p. 521)

1’1520 =1,4476 Hp~ 1,5 Hp

Sehingga dipakai pompa dengan power motor =

3

37. Pompa (L-152)

‘ 2 —
i
F-150
72
Fungsi : Untuk memompa larutan dari rotary drum separator II (H-
222) menuju tangki penampung filtrat (F-150)
Tipe : Centrifugal

Dasar pemilihan :
1. Cocok untuk liquida dengan viskositas rendah

2. Cocok untuk rate massa besar

Jumlah - 1 buah
Perhitungan:
1 X X X X X X
= K2804 + NaCl + CaS04 2H20 + K2804 Na2S04 + KCI1.2NaCt + CaCl2 +

Peampuran  Pr2asos  Pratt  Peasoa2H20  PK2sod Nazsos  PxroioNact  Pcack
X X
nus | Xm0

Pvs  Pmo
Poompuran = 33,3215 Ib/f°
Heampuran = 2,653 cps = 2,653.10” kg/m.s = 1,7827.107 Ib/fts
Kapasitas = 72.299,5024 kg/hari = 50,2080 kg/menit = 110,4576 Ib/menit

Rate volumetrik = Joro TOIOANCNL _ 5 715 4/menit = 0,0345 f'/s
53,3215 1b/ft
Dianggap Ng. > 2100
Dioge = 3,9.97".p>" in (Peters & Timmerhaus, 1991, eq.15, p. 496)
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=3.9.0,0345%% (533215 = 14374 in= 1,610 in
Dant Kern, 1965, p. 844 diperoleh:
Ukuran pipa [PS : 1 % in ; sch. 40
ID=1610in
0OD=1901in
A, =2,04 in’
Kecepatan aliran:

3
% _ 00358 _ 5 4353 8%

V ==
2,04/144 ft2

_ Dvp _ 1,610/12x2,4353x 53,3215

Nge .
B 1,7827.10

=9.772,8490

Untuk aliran turbulen (steel pipe) digunakan:

f= 0,04 _ 0,04 = 0,0092

) (Ngo S  (9.7728490)%16

(Peters & Timmerhaus, 1991, eq.8, p.483)
Panjang pipa lurus = 12 m =39,36 ft
Panjang pipa ekivalen:
- 1 buah gate valve, Le/D =7 (Peters & Timmerhaus, 1991 , tab.1, p.485)
Le=1x7x1,610/12 ft=0,9392 ft
- 1 buah globe valve, Le/D = 300 (Peters & Timmerhaus, 1991, tab.1, p.485)
Le=1 x 300 x 1,610/12 ft = 40,25 ft
- 4 buah elbow 90°, Le/D =32  (Peters & Timmerhaus, 1991, tab.1, p.484)
Le=4x32x1,610/12 ft =17,1733 ft
Panjang total pipa = (39,36 + 0,9392 + 40,25 + 17,1733) ft = 97,7225 ft
Friksi yang melalui pipa dan fitting: |
_ 2fALV? _ 2.0,0092.97,7225.2,43537
D.gc 1,610/12.32,17

(Peters & Timmerhaus, 1991, eq.9, p.483)

Fy =2,4707 Ibf fi/ibm

Friksi karena contraction:
Dari Peters & Timmerhaus, 1991, tabel 1, p.484 diperoleh:
A, = luas penampang rotary drum separator II = 17,8155 m’
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A, = luas penampang pipa = 2,04 in’

2,04/144 ft*
17,8155%3,28° i’

A _ =739.107
Al

Untuk % < 0,715 = K¢ = 0,5 ; untuk aliran turbulen - a =1

1

_ Kc.V? ~ 0,5.2,4353%
2.0.8¢ 2.1.3217

ZF=(2,4707 + 0,0461) ft.1bf/lbm = 2,5168 1bf.ft/lbm

F; = 0,0461 1bf ft/lbm

Persamaan Bemoulli:

Az=2z,—-2,=(23-12)=11ft

AP =P;—P;=1-0,5 atm = 0,5 atm = 1.058,1140 Ibf/ft’
Pesmpuran= 53,3215 1b/ft’

PoR L Yamvi £ Az+3F
p 2.agc g

-WS:

1.058,1140 N 2,4353° -0
53,3215 213217

33,4530 1bf.ft/Ibm

+11+2,5168

Effisiensi pompa = 36 % (Peters & Timmerhaus, 1991, fig. 14-37, p.520)

—Ws.m
1. 550

Brake hp =

_ 33,4530 Ibf ft/lbm.110,4576/60 Ibm/s
Ibf.ft/s

hp

=0,3110 Hp

0,36.550

(Geankoplis, 1997, eq. 3.3-2, p. 134)

Effisiensi motor = 80% (Peters & Timmerhaus, 1991, fig.14.38, p. 521)

0,3110

Sehingga dipakai pompa dengan power motor =

=0,3888 Hp = 0,5 Hp
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38. Tangki Penampung Filtrat (F-150)
Fungsi : Sebagai tempat menampung filtrat dari rotary drum
separator I (H-212) dan II (H-222) sebelum diproses dalam
menara distilasi (D-160)
Tipe . Silinder tegak tertutup dengan tutup atas dan tutup bawah
berbentuk flange & standard dished
Dasar pemilihan : Cocok untuk menampung larutan dengan kapasitas besar

Kondisi operasi : P=1atm, T =35°C

Kapasitas :383.275,5141 kg/hari x 2.2 Ib/kg = 843.206,1310 Ib/hari
Jumlah : 1 buah
Perhitungan:

| _ Xkosos , Xnacl | Xcasoszm2o | Xkososnazsos | Xxoiawacl | Xcaciz

+ + + + + +
Peampuran Pr2so4¢ PGl Pcasos2m20 Pkosodnazsos  Pxoianee  Peaciz
X X
NH3 + H20
Prns Pr2o

Peampuzan = 54,1872 b/

843.206,1310 Ib/han

- 3
5 - - = 648,3743 ft
54,1872 1b/ft° x 24 jam/hari

Volume larutan total =

Dart Ulrich, 1984, p. 433:
h=(1-1,5) x D
Diambil tinggi liquida (h) = 1,25.diameter tangki (D)
Volume larutan = volume silinder + volume fdh
=4 x D’ x h +0,000049 x D’
6483743 f' =w4 x D’ x 1,25.D + 0,000049 x D’
D =8,7083 ft=9 ft
h =1259=1125ft
Asumsi : Volume ruang kosong = 25% Volume larutan
Volume total = 1,25 x (/4 x 9% x 11,25 + 2 x 0,000049 x 9%
=715,7655 ft'
Volume tangki = volume silinder + 2.volume fdh

715,7655 ft = w4 x D? x H + 2 x 0,000049 x D?
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=4 x 9* x H+ 2 x 0,000049 x 9°
H= 12,5003 ft = 16 ft (memenuhi)
H/D = 1,78 (Dari Ulrich, 1984, p. 433 H=(1,5-2,0) x D)

Bahan konstruksi yang digunakan : stainless steel 18-8 tipe 304
Dari Brownell & Young, 1959, App. D, p. 342 diperoleh:
futtowatic = 18.750 Ib/in®

E=0,85
¢=1/41n
3
p= pxh _ 79,0757 Ib/ft° x 101t ~ 549 psi
144 144

Poi= 14,7+ 5,49 = 20,19 psia
Paessin = 1,2 X Py = 1,2 x 20,19 = 24,228 psia

Perhitungan tebal shell:

PxD to= 24,2281b/in* x9/12in
2xfxE 2x18.750 Ib/in” x 0,85

+1/4in =0,2506 in = */;5 in

tsheli =

Perhitungan tebal tutup atas dan tutup bawah:
Radius=icr=6%xD=6% x9ft=0,54ft=6 %2 1n
Dari Brownell & Young, 1959, tabel 5.7, p. 90 diperoleh:

tan = 3/3 in

Perhitungan tinggi tutup atas dan tutup bawah:

Do=9 ft=108 in

Dari Brownell & Young, 1959, tabel 5.7 diketahui untuk t = */z in, icr = 6 %
in,r=102indansf=2in

Di=Do-2.t=102 in-2.0,375 in= 107,25 in

= 221— icr =47.125 in

BC=r—icr=955i1n
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Kedalaman dish (b) = - /(BC) - (AB)’ = 18,9369 in
Tinggi tutup=1t+b + sf= 21,3119 in= 1,7760 ft

Perhitungan tinggi keseluruhan tangki:

Tinggi tangki = tinggi shell + tinggi tutup atas + tinggi tutup bawah
=16 ft + 2. 1,7760 ft = 19,5520 ft ~ 20 fi

39. Pompa (L-153)

F-150

f

J
L lv—é ) L |
L-i53 \_/’

Fungsi - Untuk memompa larutan dari tangki penampung filtrat (F-

[}

150) menuju menara distilasi (D-160)
Tipe : Centrifugal pump
Dasar pemilihan
1. Cocok untuk liquida dengan viskositas rendah

2. Cocok untuk rate massa besar

Jumlah : 1 buah
Perhitungan:
1 X X X X X X
= K2504 + NaCt + CaSO4.2H20 + K2S504 Na2SO4 + KCl.2NaCl + CaCl2 +

Peampuran  Pk2so4a  Pract  Peesoazzo  Prasoanazsos  Praanect  Poaciz
Xnm | Xmo
Pvis  Puzo

Poampuran = 54,1872 b/

Heampuren = 2,714 cps =2,714.10° kg/m.s = 1,8237.10” Ib/ft.s
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Kapasitas = 383.275,5141 kg/han = 266,1636 kg/menit = 585,5598 |b/menit

Rate volumetrik = 2000000 OMENit_ 4, g0 43/menit - 0,1801 s
54,1872 Ib/ft
Dianggap Ng. > 2100
Digp = 3,9.98%.p"" in (Peters & Timmerhaus, 1991 , eq.15, p. 496)

=3,9.0,1801%. (54,1872)>"* = 3,03 in = 3,068 in
Dari Kern, 1965, p. 844 diperoleh:
Ukuran pipa IPS : 3 in ; sch. 40

ID = 3,068 in

OD=35in

A,=738in’
Kecepatan aliran:

3
ve2 2 BIBOIIES _ g4y
A 738144 ft
Ne= D¥P _ 3,068/12)(3,5141);54,1872 — 26.695,0990
M 1,8237.10°

Untuk aliran turbulen (steel pipe) digunakan:

fo 004 0,04 00078

(N T (26.695,0090)1

(Peters & Timmerhaus, 1991, eq.8, p.483)
Panjang pipa lurus = 40 ft
Panjang pipa ekivalen:
- 1 buah gate valve, Le/D =7 {(Peters & Timmerhaus, 1991, tab.1, p.485)
Le=1x7x3,068/12 ft = 1,7897 f
- 1 buah globe valve, Le/D = 300 (Peters & Timmerhaus, 1991 , tab.1, p.485)
Le=1 x 300 x 3,068/12 ft = 76,70 ft
- 3 buah elbow 90°, Le/D =32  (Peters & Timmerhaus, 1991, tab.1, p.484)
Le=3 x 32 x 3,068/12 ft =24,5440 ft
Panjang total pipa = (40 + 1,7897 + 76,70 + 24,5440) ft = 143,0337 ft
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Friksi vang melalui pipa dan fitting:

_ 2fALV® _ 2.0,0078.143,0337.3,5141°
D.ge 3,068/12.32,17

{Peters & Timmerhaus, 1991, eq.9, p.483)

F| = 3,3502 Ibf.ft/Ibm

Friksi karena contraction dan expansior:
Dari Peters & Timmerhaus, 1991, tabel 1, p.484 diperoleh:
A; = luas penampang tangki penampung filtrat = 63,6173 ft?

A, = luas penampang pipa = 7,38 in’

2
A, _ 7,38/144&2 - 806.10°
A, 63,6173 fi

Untuk %2— < 0,715 - Kc = 0,5 ; untuk aliran turbulen - a =1
1
_ Kev? 0535141°

F,= =
2age  2.1.32]17

=0,0960 Ibf.ft/lbm

(Peters & Timmerhaus, 1991, tab.1, p.484)
Kex = 1 (Brown, 1950)

_ K.,.v? 135147
2a.ge  2.1.3217

ZF=(3,3502 + 0,0960 + 0,1919) Ibf.ft/lbm = 3,6381 Ibf ft/lbm

F3 =0,1919 Ibf.ft/Ibm

Persamaan Bernoulli:
Az=z,-2,=(28-1325)=14,75 ft

AP =P, P;=6— 1 atm = 5 atm = 10584 Ibf/ft’
Poampuan= 54,1872 Ib/f

2 2
BoB YamVi L8 ppusF

-Ws=
p 2.a.gc  ge
2
_ 10584 + 35141 -0 +14.75 + 3.6381
54,1872 2.1.3217
= 213,9029 1bf ft/Ibm
Effisiensi pompa = 36 % (Peters & Timmerhaus, 1991, fig. 14-37, p.520)
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-~ Ws.m
1. 550

Brake hp = (Geankoplis, 1997, eq. 3.3-2, p. 134)

_ 213,9029 Ibf ft/1bm. 585,5598/60 Ibm/s

0.36.550 7V
hp

Effisiensi motor = 8§7% (Peters & Timmerhaus, 1991, fig.14.38, p. 521)
10,5432

= 10,5432 Hp

Dipakai pompa dengan power motor = = 12,1186 Hp ~ 13 Hp

40, Menara Distilasi (D-160)

]
/\E (F-114)

(F-150)

A

Fungsi : Memisahkan ammonia 99,5 % berat

Tipe : Sieve Tray

Dasar Pemilihan :
1. Biaya pembuatan lebih murah daripada tipe bubble cap
2. Kapasitasnya besar

Perhitungan Diameter Menara Distilasi:
P operasi = 6 atm = 6,0795 bar
T operasi =T avg = 122,5°C=395,5K

PxBM
ZxRxT

dimana: R = 82,06 cm’.atm/mol. K (Smith & Van Ness, 1996, Tabel A 2, p.633)

Pvm = pNH3 =
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Z = korelasi Pitzer untuk faktor kompresibilitas gas
=7+ @z ...(3.46) (Smith & Van Ness, 1996, p.87)

Dar Smith Van Ness, 1996, Tabel B.1, hal 636 diperoleh data untuk
ammonia: P, = 1128 bar

T.=405,7K

o =0,253
Pr="P/P,=6,0795/112,8 = 0,05
Tr=T/T,=395,5/405,7 =097
Dari Smith & Van Ness, 1996, Tabel E.1, hal 650, pada Pr dan Tr tersebut
diperoleh: Z° = 0,9815 dan Z' = - 0,0050
Sehingga: Z =72’ + @.Z'

=0,9815 + 0,253.(-0,0050) = 0,9802

PxBM

NH; = ————
PR LxRxT

_ 6 atm x 17 g/mol
0,9802 x 82,06 cm’ .atm/mol K x 395,5K

=0,0032 g/cm® = 0,2003 1b/f’ = 1,89.10 mol/cm’
PLm = Pair = 0,8993 g/ml = 56,1433 Ib/ft® = 0,05 mol/cm’

Perhitungan surface tension untuk campuran liquid menggunakan korelasi

Macleod-Sugden:
624 =Y PPy X, - Pya¥i) ---(12-5.1) (Prausnitz, 1988, p.642)
i=1

Om= 58.(0,05.2,25.10° - 1,89.10™. 0,995) + 45,3. (0,05.0,9999 — 1,89.10™. 0,005)

Om = 2,2539
Dari Ludwig fig.8.50 untuk o = 2,2539 dan jarak antara tray 20 in, didapat
harga konstanta empiris = C = 325 (Ludwig,1974)

W =C [pv.(pL- pv)}'"*
W = 325.[0,2003.(56,1433 — 0,2003)]' = 1087,9194 Ib/f* jam

4 v1?
D={—— (Ludwig, 1974, p. 108)
n W

dimana; V'’ = rate uap = 5153,5718 kmol’han = 87.636,4888 kg/han .
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= 3651,5204 kg/jam = 8.033,3449 Ib/jam

4 8033344977
D=|— "2 =30662 fiad
[n 1087,9194] ’ fi

r=21ft

Perhitungan Tinggi Menara Distilasi Bagian Shell:
Jumlah tray =7

Jarak antar tray = 20 in
Tinggi menara bagian shell = ((jumlah tray — 1) x jarak antar tray) + 2.9 ft
=6 x (20/12) ft + 20 ft =28 ft

Perhitungan Tebal Dinding Shell:

P design = P operasi + 2,5 bar (Ulrich, 1984)
=6.1,013 + 2,5 = 8,5795 bar = 124 4354 psia
¢ = faktor korosi maksimum =3mm= 0,01 ft (Ulrich, 1984)
f=fallow = 18750 psia
untuk jenis stainless steel 18-8 tipe 304 (Brownell & Young,1959)
E = 0,8 (Double Welded Butt Joint)  (Brownell & Young,1959, tabel 13.2, p.254)
ter = FETPO!B_P.{- ¢ (Brownell & Young,1959, eq. 13.1, p.254)

_ 1244354212
0,8.18750—0,6.124,4354

Diambil t epe = /s in (Brownell & Young, 1959, App.F item 2, p.350)

+0,12in =0,3201 in

Perhitungan Tebal Tutup:
Digunakan tutup atas dan bawah jenis flanged and dished maka:

Do=Di+2 tae1 =4.12+2,0,375=48,75 in~ 54 in
E = 0,8 (Double Welded Butt Joint)  (Brownell & Young, 1959, tabel 13.2, p.254)
rc=Di+t=4.12+0,375=48375n=49 in
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w=l13+ _r—c] (Brownell & Young, 1959, eq. 7.76, p.138)
1C1
49
w=113+ /— =1,7207
A L 3,25]
b= %\%—F+ c (Brownell & Young, 1959, eq. 7.77, p.138)

_ 1244354.49.1,7207
2.18750.0,8 —0,2.124.4354

+0,12in =047 in

h

Diambil tebal tutup =1, = 'z in (Brownell & Young,1959, tabel 5.8, p.93)

Perhitungan Tinggi Tutup:

Do=541n

Dari Brownell & Young, 1959, tabel 5.7 dan 5.8 diketahui untuk t = 2 in, icr
=325in,r=48indansf=25in

Di=Do-2.t=53in

AB = % -lcr=23251n

BC=r-1wcr=44751n

Kedalaman dish (b) =1 - {(BC)* — (AB)® =9,7639 in
Tinggi tutup =t + b + sf= 12,7639 in = 1,0637 fi

Perhitungan Tinggi Total Menara Distilasi:
Tinggi total menara = tinggi menara bagian shell + 2. tinggi tutup
=28+2. 1,0637=30,1274 ft = 31 ft

Perhitungan Isolasi:

Untuk isolasi digunakan isolator dari Kalsium Silikat dengan:
k = 0,372 Btu.in/ft".hr.°F dan tebal isolasi =2 in

2. tebal isolasi]

Diameter luar isolasi = OD + [ >
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=54/12 + (-2-—2—) =483 ft
12

Spesifikasi Menara Distilasi (D-160)

Fungsi : Memisahkan ammoma 99,5% berat
Type : Sieve tray
Dasar pemilihan : Biaya pembuatan lebih murah daripada tipe bubble cap
dan kapasitasnya lebih besar
Kapasitas : 383.275,5141 kg/hari
Suhu operasi :122,5°C
Tekanan operasi  : 6 atm
Dimensi
~ Diameter 4 ft
~ Tinggi (311t
~ Tebal isolasi : 2 in
Bahan isolasi : Kalsium silikat
Bahan konstruksi : Stainless steel 18-8 tipe 304
Jumlah : 1 buah

41. Kondensor Distilasi (E-161)

(D-160)

air pendingin
—

(D-162)

Fungsi : Mendinginkan distilat secara total
Tipe :Shell and Tube
Dasar Pemilihan :

1. Luas perpindahan panas besar

2. Dapat digunakan untuk tekanan tinggi
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3. Mempunyai kapasitas aliran yang besar
Perhitungan:

Perhitungan Koefisien Transfer Panas:

P operasi = 5,5 atm

T gas masuk = 27°C ; T liquid keluar = 8°C

Qc =100264032,4416 kJ/hari = 4177668,0184 kJ/jam = 3959649,705 Btu/jam

Rate gas masuk = 1,0134.(5060.17 + 25,4271.18) = 87636,4888 kg/hari
=3651,5204 kg/jam = 8033,3449 Ib/jam

Air pendingin terdiri dari 90% berat air ditambah dengan 10% berat ethylene
glycol.

Suhu air pendingin masuk = -5°C =268 K

Suhu air pendingin keluar = 6°C =279 K

e {Cp . _
| CPuir pendingin T =R jm & T = 826,7815 kJ/kmol
CPethylene glycot - AT = 92,8538 kl/kgmol K x (279-268)K = 1021,3918 kJ/kmol
Qc = Hlajr pendingin- Cp. AT

mkg
(0,973.18+ 0,02762)

100264032,4416 = . (0,973.826,7815 + 0,027.1021,3918)

Mair pondingin = 2312239,1994 kg/hari = 211955,26 Ib/jam
dimana: :
My = 90% 2312239,1994 kg = 2081015,2795 kg/hari = 86708,9700 kg/jam
Methylene glycol = 10%.2312239,1994 kg = 231223,9199 kg/hari = 9634,33 kg/jam

T t, = 42,8°F

T,=80,6°F T, = 46,4°F

tHi = 23°F
AT1=T1-t2=80,6-42,8=37,8°F

AT2=T2-t1 =464 -23=234°F
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AT1-AT2  37.8-234
ATivmp = =
Ln(ATl) Lol 378
AT2 " 234
p= T1-T2 _ 80,6-464
t2-t1 42.8-23
_ -t 428-23
Ti1-t1  80,6-23
Berdasarkan harga R dan S didapatkan: Fr = 0,975 (Kern, 1965, Fig. 19, p.829)
AT = ATimmm x Fr = 30,0267 x 0,975 = 29,276 °F
_ 80,6+464

=30,0267°F

=1,7273

=0,3438

Te =63,5°F

tc == M = 32’9°F

Trial UD = 75 btu/jam.f*.°F

Asumsi: % inch OD, 16 BWG, linch triangular pitch, L = 12 ft

a”=0,1963 (Kern, 19635, tabel 10, p.843)
Q=Up.A. AT

. Q  3959649,7050
U, xAT  12x29,276

= 1803,3655 fi*

A=Nt.a”.L—> 1803,3655=Nt.0,1963 . 8

Nt= 765,5652 tubes

Dari tabel 9 Kern, 1965, diperoleh untuk 2-4 heat exchanger:
IDygpey =33 In Nt = 774 tubes

Up koreksi — A =Nt.a” . L=774.0,1963 . § = 1823,2344 ft’

_Q _ 3959649,7050
AxAT 1823,2344x29,276

Up = 74,1827 Btw/jam.ft>. °F
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Shell Side Tube Side
B=ID/5=33/5=661n a’t=0302n
IDxC !
_IDxCxB . ._p _op _Neat 774.0302 s
I44.PT 144 .n 144 .4
— I_% 20,25 Gt=W/at
33x /4 x 6.6 =211955,26/0,4058
- X X0,0 2
Yy 0,3781 ft = 522314,5885 Ib/jam. t*
Gs = W/as Pada tc = 32,9°F
= 8033,3449 / 0,3781 n=2_8156.242=6,8138 Ib/ft.hr
~ 212466144 ib/jam. D=0,62/12=0,0517 ft
De =0,06 ft (Figure 28, Kern, 1965) | Ret = _D___(_}i =3963,1123
. W 80333449 #
- LNt 2/3 = 12.774 213 Dafi Perry, 1984, tabel 3'117, p.3“93'.
= 79412 Ib/jam lin ft D ethyiene glyeol = 1,0013 g/ml = 62,5112 Ib/fY’

Asumsi ho = 105

P air = 62,5 b/
P sir pendingin = P campuran = 62,5011 Ib/f
Gt

tw:tc+hio+ho'(Tc+tc) V= 3600 p (figure 25, Kern)
522314,5885 _
=329+ 54—7%20—;6?(63,5 +329) |7 3600 625011 2,3214 ft/detik
= 55,2839°F Dari figure 25, Kern, 1965, didapatkan
tf=(Tc + tw)/2 = 59,3920°F hi = 420 Btu/jam.ft".°F
kf = Yki.xi =0,2903 Btwjam fi%.(°F/ft) | hie =hi. ID/OD
sf=Y si.xi=0,6120 =420.0,62/0,75
pf=Y i . xi =0,3029 Ib/ft jam = 347,2 Buw/jam.ft’.°F
Dari figure 12.9 Kern, 1965, diperoleh :
ho = 111 Btw/jam.ft* °F
UC“—‘hiOXhO—347’2x”1=84,11Btu/jam.ﬁ2_°F

hio+ho 3472+111
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Uc-U,  84,11-74,1827

Rd = = =0,0016 jam.ft* °F/Btu
Uc.xU, 84,11x 74,1827
Perhitungan Pressure Drop:
Shell Side Tube Side
Pada Tc =63,5°F Untuk Ret = 3963,1123
u vapor = 0,0252 Ib/jam. ft f=0,00038 (Figure 26, Kern, 1965)
De=0,06 ft _ f.G*.L.n
Res = (De . Gs)/p 5,22.10° D.s. o,
_ 0.0621246,6144 _ 5507 1771 _0,0038.522314,5885°.12.4

0,0252 5,22.10%.0,0517.1.1
f=0,0015 ft*/in® (Figure 29, Kern,1965) = 1,8439 psia

L 12 Pada Gt = 522314,5885 Ibjam.ft*, di-

N+1=12—=12.— =218
B 6,6

>

BM campuran = 17,005 g/gmol

_PBM _ 5517005
ZRT 09384.82,06290,5

=0,0042 g/em’ = 0,2610 Ib/ft’

s =0,2610/62,5 = 0,0042

Ds=33/12=275 ft

_ 1 f.Gs*.Ds.(N+1)
Ps=—.
2 522.10" .De.s

P

0,0015.21246,614422,75.21,8

1
> 10
5,22.1077.0,06.0,0042

= 1,5430 psia < 2 psia

2
dapat: *;LT = 0,038 (Fig.27, Kemn, 1965)
g

2
ap, = 30V _ 44,038
s 2.¢g 1
= 0,608 psia
APy = AP+ AP,

]

1,8439 + 0,608
= 2,4519 psia < 10 _psia

Spesifikasi Kondensor Distilasi (E-161)

Fungsi

total
Tipe : Shell and Tube
Dasar Pemilihan:

: Untuk mengkondensasi produk atas menara distilasi secara
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1. Luas perpindahan panas besar
2. Dapat digunakan untuk tekanan tinggi
3. Mempunyai kapasitas aliran yang besar

Dimensi

~ Shell ID :33in
Baffle space 16,6 in

~ Tube ID 10,62 1n
0D % 1n
Jumlah 1774
Passes 4
Pitch :11n
Susunan : triangular

~ Panjang 12 ft

~ Luas perpindahan panas ~ : 1823,2344 ft’
Bahan konstruksi : stainless steel 18-8 tipe 304
Jumlah : 1 buah

42, Drum Akumulator (F-162)

(E-161)
F-162 )
C )
(F-114)
Fungsi : Menampung distilat dari kondensor distilasi (E-161)
Tipe : Tangki horisontal dengan tutup samping elipsoidal

Perhitungan:
Rate masuk = 87636,4888 kg/hari

=3651,5204 kg/jam = 8033,3449 Ib/jam
p= 5982143 kg/m® = 37,3452 /i’

8033,3449 Ib/jam
37,3452 Ib/ft’

Rate volumetrik = =215,1105 ft*/jam
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Diambil: L=2.D
Liquid mengist % bagian tangki

Volume liquid = % (volume shell + 2.volume elipsoidal)

2151105 = %

TN

"%DZ.L]+2.[0,131328.D3 ])

215,105 = % ( %Dz.z,D}k 2.[0,131328.D3]J

215,1105 = % .(1,8335 D)
215,1105 = 1,3751 . D°

D’ = 1564326 ft’ : 1
Dgen = 5,3881ft~6ft o
Lot = 2D = 10,7762 fi~ 11 ft N
b}
D _ 53881 z <
Lelipsoidal = 2. T=2—~4— =2,6941 ft % :
i d
Ltaﬂgki = Lshell +Lelipsoidal - ¥ :
= 10,7762 +2,6941 ft= 13,4703 ft=16fi ;: % -
] A
-
™3
Perhitunpan Tebal Shell;
tehell = — +
M SFE
dimana:

faow= 18750 psi (untuk stainless steel 18-8 tipe 304)
E = 0,8 (tipe pengelasan Double Welded Butt Joint)

¢ = faktor korosi = 0,1 in

p = 37,3452 I/}
h=0,74. D= 0,74. 53881 =3,9872 ft

P 37,3452.(3,9872)
144

Poperssi = 1,034 + 80,85 = 81,884 psia

= 1,034 psia
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Untuk safety, Pgesign=1,2. 81,884 =98 2608 psia
98,2608.5,3881.12

= +0,1
el 2.18750.0.8
= 0,3118in
Diambil t gen= /15 in (Brownell & Young, 1959, App.F item 2, p.350)

Perhitungan Tebal Elipsoidal:

v= %.(2+k2)
= é.(z +22)=1
_ PDyv
Lelipsoidal = m +C

_ _9B2608.53881.121 .\ o0
2.18750.0,8-0.2.98 2608

Diambil teipsoidal = 3 161N (Brownell & Young, 1959, App.F item 2, p.350)

Spesifikasi Drum Akumulator (F-162)

Fungsi : Menampung distilat dari kondensor distilasi (E-161)
Type : Tangki horisontal dengan tutup samping berbentuk
elipsoidal

Dasar pemilihan : Tekanan tidak terlalu besar
Kapasitas : 12458,6615 ft’/jam
Suhu operasi : 8°C
Tekanan operasi : 5,5 atm
Dimenst
~ diameter shell (6 ft
~ tebal shell -3/i6in
~ tebal elipsoidal  : %/ in
~ panjang (16 ft
Bahan konstruksi : Stainless steel 18-8 tipe 304
Jumlah : 1 buah
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43. Pompa Reflux (L-165)

Fungsi : Memompa liquida dari drum akumulator (F-162) kembali ke menara
distilasi (D-160) dan ke tangki penyimpan NH; (F-114)
Tipe : Centrifugal Pump
Dasar pemilihan:
1. Cocok untuk liquida dengan viskositas rendah
2. Cocok untuk rate massa besar
Jumlah: 1 buah

Perhitungan:

1 _Xun 4 Xmwo
Peampuen  Pwus  Pmo
Peampuren = 598,2143 kg/m® = 37,5452 1b/ft’ (Perry, 1984, tab.3-1, p.3-7)
Hoampuran = 0,1363 cps =9,16.107 Ib/ft.s  (Geankoplis, 1997, fig. A.3-4, p.876)
Kapasitas 1 (m;) = 87.636,4888 kg/han = 22315 Ib/sec
Kapasitas 2 {m;) = 1.158,8006 kg/hari = 0,7082 Ib/sec

Kapasitas 3 (m;3) = 86.477,6882 kg/hari = 2,2011 1b/sec

Rate volumetric 1 = 22313 lb/det13k =0,0594 ft’/detik = 26,6780 gal/min
37,5452 b/t

Rate volumetric 2 = S/ 0S210/etik _, 6189 f¥/detik = 8,4835 gal/min
37,5452 Ib/ft

Rate volumetric 3 = 2200 1I/Aetik _ 1506 fi3/detik = 26,3032 gal/min
37,5452 b/t
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Dianggap Ng.> 2100
Digye 1 =3,9.97% 0% in (Peters & Timmerhaus, 1991 , €q.15, p. 496)
=3.9.0,0594%% (37,5452)""} = 1,7537 in=~ 2,067 in
Dari Brown, 1950, tab. 23, p.123 diperoleh:
Ukuran pipa 2 in sch. 40
ID =2,067 in
OD=2375in
A, = 37356 in®

Digy 2 =3,9.97% p*P in (Peters & Timmerhaus, 1991 , eq.15, p. 496)
=3,9.0,0189%%.(37,5452)>" = 1,0475 in =~ 1,049 in
Dari Brown, 1950, tab. 23, p.123 diperoleh: '
Ukuran pipa 1 in sch. 40
ID=1,049 in
OD=1315in
A,=0,864 in®

Dig3=3.9.97 0> in (Peters & Timmerhaus, 1991 | eq.15, p. 496)
=3,9.0,0586%* (37,5452)% = 17431 in = 2,067 in
Dan Brown, 1950, tab. 23, p.123 diperoleh:
Ukuran pipa 2 in sch. 40
ID =2,067 in
OD=273751in
A, = 3,356 in’

Kecepatan aliran:

_ 0,0594 ft*/detik

Trsc e~ 487 fidetik

_ D.V.p _ 2,067/12x2,5487 37,5452
9.16.10°

= 1799649307
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=3,1504 fudetik

V)=

Q _ 0,0189 ft’/detik
A 0864/144 &

D.v.p  1,049/12x3,1504x 37,5452
9.16.10°

Nger = =112893,4182

3 -
% - Q05861 /detik _; 5144 fivdetik

\2 3
3,356/144 fi

D.v.p  2,067/12x2,5144x37,5452

Nies =
Red 9.16.10°

= 177542,4793

Untuk aliran turbulen (steel pipe) digunakan:

f1 = 0,04/(Ng.>'®) (Peters& Timmerhaus, 1991,¢q.8, p.483)
= 0,04/(179964,9307%'%) = 0,0058

2 = 0,04/(Ng>'%) (Peters& Timmerhaus,1991,eq.8, p.483)
= 0,04/(112298,6434%%) = 0,0062

£3 = 0,04/(Ng. ') (Peters& Timmerhaus,1991,eq.8, p.483)
=0,04/(177542,4793%'%) = 0,0058

Panjang pipa lurus = 40 ft
Panjang pipa ekivalen:
- 1 buah gate valve, Le/D =7 (Peters & Timmerhaus,1991,tab.1, p.484)
Le=1x7x2067/12 ft =1,2058 ft
- 1 buah globe valve, Le/D =300  (Peters & Timmerhaus, 1991,tab.1, p.484)
Le=1x300x2067/12 ft = 51,675 ft
- 1 buah tee, Le/D =90 (Peters & Timmerhaus, 1991 tab.1, p.484)
Le=1 %90 x 2,067/12 ft = 15,5025 ft
- 3 buah elbow 90°, Le/D =32 (Peters & Timmerhaus,1991,tab. 1, p.484)
Le=3 =32 x2,067/12 ft =16,536 ft
Panjang total pipa = (40 + 1,2058 + 51,675 + 15,5025 + 16,536) ft = 124,9193 f
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Friksi vang melalui pipa dan fitting:

_ 2fALv?  2.0,0058.124,9193.2,5487°
D.gc 2,067/12.32,17

(Peters & Timumerhaus,1991,eq.9,p.483)

Fia = 1,6987 Ibf ft/lbm

Friksi karena contraction:

Dari Peters & Timmerhaus, 1991, tabel 1, p.484 diperoleh:
A, = luas penampang drum akumulator = 301,5929 ft’
A,= luas penampang pipa = 3,356 in’

3,356/144 ft?
301,5929 ft?

Ay =7.73.10°
Al

Untuk —%—2— < 0,715 - Kc = 0,5 ; untuk aliran turbulen - a =1

Ke.V?  0,52,5487°
2.a.gc 2.1.32.17
(Peters & Timmerhaus, 1991, tab.1, p.484)

YF=(1,6987 + 0,0505) Ibf.ft/Ibm = 1,7492 1bf.ft/lbm

Fip= = 0,0505 Ibf.ft/Ibm

Panjang pipa lurus = 20 ft
Panjang pipa ekivalen:
- 1 buah globe valve, Le/D =300  (Peters & Timmerhaus,1991,tab. 1, p.484)
Le =1 x 300 x 1,049/12 ft = 26,2250 ft
- 3 buah elbow 90°, Le/D =32 (Peters & Timmerhaus,1991,tab. 1, p.484)
Le=3 =32 x1,049/12 ft =8,392 ft
Panjang total pipa = (20 + 26,225 + 8,392) ft = 54,617 ft
Friksi yang melalui pipa dan fitting:
_ 2fALY? _ 2.0,0062.54,617.3,15042
D.gc 1,049/12.32,17
(Peters & Timmerhaus, 1991,eq.9,p.483)
Friksi karena expansion:
Kex = 1 (Brown, 1950)

Fa = 2,3902 Ibf ft/lbm
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K..v: 1315047
Fpp= ——=

2agc 213217
SF, = 2,3902 + 0,1543 = 2,5445 Ibf f/lbm

=0,1543 Ibf.ft/Ibm

Panjang pipa lurus =20 ft
Panjang pipa ekivalen:
- 1 buah globe valve, Le/D =300  (Peters & Timmerhaus,1991,tab.1, p.484)
Le=1 x300 x 2,067/12 ft = 51,675 ft
- 3 buah elbow 90°, Le/D = 32 (Peters & Timmerhaus,1991,tab.1, p.484)
Le=3 x 32 x2,067/12 ft =16,536 ft
Panjang total pipa = (20 + 51,675 + 16,536) ft = 88,2110 ft
Friksi yang melalui pipa dan fitting:

_ 2fALv? 2.0,0058.88,2110.2,5144°
Dgc 2,067/12.32,17

(Peters & Timmerhaus,1991,¢q.9,p.483)
Friksi karena expansion:
Kex = 1 (Brown, 1950)

K, v 1251447
2a.gc  2.1.32]17

ZF; = 1,1675 + 0,0983 = 1,2658 Ibf ft/Ibm

F3a

= 1,1675 Ibf.ft/Ibm

= 10,0983 Ibf.ft/Ibm

Fyp =

Persamaan Bernoulli:

P, = 80,85 psia; z; =15 ft
P, =882 psia, z,=27ft
P; =170 psia; z; =10 ft

M X - P, v3 g
1 X (-Ws)=my x (—+ . — v “2
pc  2a.gc gc pc 2a.gc gc

2
my % (E'-+i—+£.z,) + my x ZF; + my x ZF;+ m3 x ZF;
p 2agc ge

(Nevers, 1991)
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170.144  2,5144%2 32,17
+ +

2,2315 % (-Ws) = 2,2011  ( .
37,5452 2.1.32,17 32,17

10) +

882.144 3,1504%2 3217
+ +

0,7082 x ( )
37,5452 2.1.32,17 32,17

27 -

80,85.144 2,5487’2 32,17
+ +

37,5452  2.132,17 32,17
2,2315 x 1,7492 + 0,7082 x 2,5445 + 2 2011 x 1,2658
-Ws = 447 6825 Ibf .ft/Ibm

2,2315 x (

15) +

Effisiensi pompa = 28 % (Peters & Timmerhaus, 1991, fig. 14-37, p.520)
-Ws.m
n. 550
_ 447,6825 Ibf f/ibm.2,2315 lbm/s

0,28.550 Ibf.ft/s
hp

Effisiensi motor = 86% (Peters & Timmerhaus, 1991, fig.14.38, p. 521)
6,4370

Brake hp = (Geankoplis, 1997, eq. 3.3-2, p. 134)

= 6,4870 Hp

Sehingga dipakai pompa dengan power motor = =7,5431 Hp~ 8 Hp

)

44. Reboiler (E-163)

(D-160)
’2@‘ E-163
/ N

\ - steam
(D-160) "

waste

Fungsi : Menguapkan kembali bottom product dari menara distilasi
Tipe :Shell and Tube Kettle Reboiler
Dasar pemilihan:

1. Luas perpindahan panas besar
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2. Dapat digunakan untuk tekanan tinggi
3. Mempunyai kapasitas aliran yang besar
Perhitungan:

Perhitungan Koefisien Transfer Panas:

P operasi = 6,17 atm

T liquid masuk = 218°C ; T gas keluar = 228°C

Qg = 296309300,1018 kJ/hari = 12346220,8375 kJ/jam= 11701913,47 Btu/jam
Steam yang digunakan : saturated steam dengan tekanan 33 bar, 239°C

A steam, 239°C = 1769,155 kl/kg (Smith, 1996, p. 672)

Massa seam yang dibutuhkan — 226309300,1018 k/hari
1769,155 kl/kg

=167486,3424 kg/hari = 6978,5976 kg/jam
=15352,9147 Ib/jam

T T2 =4622°F

t, =424 4°F ty = 442 4°F

f

T, =462 2°F

ATI =T2-t1 =462,2 - 4244 =37 8°F
AT2=TI-t2=462,2-4424 = 19,8°F

~ ~19
ATupy ~ATL=AT2 _378-198 000

ATI 37.8
Ln (BJ Ln (19,8)
Fr =1 karena salah satu fluida suhunya konstan (Figure 18, p.828, Kem, 1965)
AT = ATimmp X Fr =27,8368 x 1 =27 8368°F
Tc =462,2 °F
o = 4244 +4424

=433,4°F

Trial Up = 182 Btw/jam fi’ °F
Asumsi 1 inch OD, 12 BWG, 1 Y inch triangular pitch, L = 12 ft.
a’=02618 (Tabel 10, p. 843, Kem, 1965)
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Q=Up.A.AT

Ao Q1170191347
UDxAT  182x27,8368

A=Nt. a”.L=Nt.0,2618 .12
Nt= 735,2166 tubes

=2309,7564 fi’

Dari tabel 9 hal 842, Kern, 1965, diperoleh untuk 1-2 heat exchanger:

IDgpenn= 39 in

Nt = 736 tubes

UD koreksi — A =Nt.a”.L=736.0,2618. 12 =2312,2176 f

U= 2

1170191347

= 181,8063 Btw/jam.ft* °F

AAT 23122176 27.8368

Tube Side
a’t=0,479 in’> (Tabel 10, p.843, Kern, 1965)
at=(Nt.a’ty144.n
=(736.0,479)/144.2 = 1,2241
Gt = W/at
= 15352,9147/ 1,2241
= 12542,2063 lb/jam. ft°
Pada tc = 462,2 °F
p=10,0175.2,42 = 0,0424 Ib/ft.hr
D =0,782/12 = 0,0652 ft
Ret= 20— 19286,6003
u
hio = 1500 Btu/jam.ft>. °F

Uc = hioxho 1500 x 300 _
hio+ho 1500+ 300

Rd = Uc-Ud _ 250-181,8063
UcxUd 250x181,8063

Shell Side
Asumsi ho = 160

ho

tw=tc+ ATe+tc)

hio + ho

160
1500 +160

=519,7229 °F
Atw = tw - tc = 86,3229 °F
Dari Fig. 15.11, p.474, Kemn, 1965,
diperoleh : ho = 300 btu/jam.ft*.°F

=433,4+ (462,2+433 4)

=(,0015 (memenuhi)
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Tube Side Shell Side
Untuk Ret = 19286,6003 Diabaikan
f=0,00023 (Fig.26, p.836, Kemn 1965)

_ f.Gt’.L.a
522.10° D.s. g,

_0,00023.12542,2063% .12 .2
5,22.10" .0,0652.1.1

= (,00026 psia

Spesifikasi Reboiler (F-163)

Fungsi : Menguapkan kembali bottom product dan menara distilasi
(D-160)

Tipe : Shell and Tube Kettle Reboiler

Dasar pemilihan

1. Luas perpindahan panas besar
2. Dapat digunakan untuk tekanan tinggi
3. Mempunyai kapasitas aliran yang besar

Dimensi

~ Shell ID :391n
Baffle space :5in

~ Tube ID 0,782 in
0D clin
Jumlah : 736
Passes 2
Pitch 1 %in
Susunan : tnangular

~ Panjang C12 ft

~ Luas perpindahan panas 23122176 ft°
Bahan konstruksi : Carbon steel
Jumlah : 1 buah
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45. Pompa Reboiler (1-164)

Fungst : Memompa liquida dari menara distilasi (D-160) ke reboiler (E-163)
Tipe  : Centrifugal Pump
Dasar pemilihan:

1. Cocok untuk liquida dengan viskositas rendah

2. Cocok untuk rate massa besar

Jumlah : I buah
Perhitungan:
1 X X X X X X
= Xxaso4 | Xnaci | Xcasoezmzo | Xxasoanazsos | Xxciansg) | Xeack

Pcampuran  PK2804  PNact  Pcasodzmzo  Prosodwmsos ProioNec Peack
X X
NH3 + H20

Pais Prizo
Peampuran = 54,1872 Ib/ft’

Heampuran = 2,714 ¢ps = 2,714.107 kg/m.s = 1,8237.10° Ib/ft.s

Kapasitas = 383.275,5141 kg/hari = 266,1636 kg/menit = 585,5598 Ib/menit

Rate volumetrik = 022526 1/ MM~ 10,8062 ft¥/menit = 0,1801 s
54,1872 Ib/ft
Dianggap Ng. > 2100
Diop = 3,9.97% 0% in (Peters & Timmerhaus, 1991 , eq.15, p. 496)

=3.9.0,1801%*. (54,1872)*" = 3,03 in =~ 3,068 in
Dari Kern, 1963, p. 844 diperoleh:
Ukuran pipa IPS : 3 in ; sch. 40
ID = 3,068 in
OD=35in
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Ap =738 in’
Kecepatan aliran:

3
v= 9_ = E_Hg__,{)_l_fi_/_sz_ =35141 /s
A 738/144 f

_ Dvp _ 3,068/12x3,5141x54,1872
M 1,8237.107

Nre =26.695,0990

Untuk aliran turbulen (steel pipe) digunakan:
0,04 0,04

f= =
(Ng J"'® (26,695,099

)O " 0,0078

(Peters & Timmerhaus, 1991, eq.8, p.483)
Panjang pipa lurus = 10 m = 32,81 ft
Panjang pipa ekivalen:
- 1 buah gate valve, Le/D =7 (Peters & Timmerhaus, 1991, tab.1, p.485)
Le=1x7x3,068/12 ft =1,7897 ft
- 1 buah globe valve, Le/D =300 (Peters & Timmerhaus, 1991, tab.1, p.485)
Le=1 x 300 x 3,068/12 ft = 76,70 ft
- 2 buah elbow 90°, Le/D =32  (Peters & Timmerhaus, 1991, tab.1, p.484)
Le=2x32 x3,068/12 ft =16,3627 ft
Panjang total pipa = (32,81 + 1,7897 + 76,70 + 16,3627) ft = 127,6624 ft
Friksi yang melalui pipa dan fitting:

_ 2fALV?  2.0,0078127,6624.3,5141
D.go 3,068/12.32,17

(Peters & Timmerhaus, 1991, eq.9, p.483)

Friksi karena contraction dan expansion:
Dani Peters & Timmerhaus, 1991, tabel 1, p.484 diperoleh:

A= luas penampang menara distilasi = 12,5663 m"

F =2,9901 Ibf.ft/lbm

A, = luas penampang pipa = 7,38 in’

7.38/144 ft*

_ -2
12.5663ft7 4.08.10

A, _
A,

Untuk %—2- < 0,715 - Kc = 0,5 ; untuk aliran turbulen > a=1
1

Prarencana Pabrik K>S0
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_ Kev? 0535141
2a.ge 2.1.32,17

{Peters & Timmerhaus, 1991, tab.1, p.484)
Kex = 1 (Brown, 1950)

_K, v’ 135141
2agc 213217

ZF=(2,9901 + 0,0960 + 0,1919) Ibf ft/lbm = 3,278 Ibf.ft/Ibm

F, = 0,0960 Ibf.ft/lbm

F3

=0,1919 Ibf.fi/lbm

Persamaan Bernoulli:

Az=2-7,=2-10ft=-8 f%

AP =P; —P; = 6,17 — 6 atm = 0,17 atm = 359,7588 Ibf/ft’
Poampursn = 54,1872 1b/ft’

P,-P Vi

2
~Ws= 22 2% | B Az+3F
p 2.a.g8c gc

359,7588  3,5141° -0
54,1872 2.1.32,17

2,1091 1bf ft/Ibm

Effisiensi pompa = 36 % (Peters & Timmerhaus, 1991, fig. 14-37, p.520)

-Ws.m
1. 550

+(-8) + 3,278

]

Brake hp =

(Geankoplis, 1997, eq. 3.3-2, p. 134)

_ 2,10911bf ft/Ibm. 585,5598/60 Ibm/s

0.36.550 ft.Ibf/s
hp

Effisiensi motor = 80% (Peters & Timmerhauns, 1991, fig.14.38, p. 521)
0,1040

=0,1040 Hp

Sehingga dipakai pompa dengan power motor = =0,13Hp=~0,5 Hp

H
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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
ckivalen sekarang. Metode yang digunakan untuk menentukan harga peralatan
adalah metode Cost Index yang dihitung dengan persamaan :

.. Cost index saat int
Harga alat saat in1 = Harga alat pd tahun A
£ Cost index pd tahun A ga alatpd

Pada perencanaan pabrik Kalium Sulfat, harga peralatan yang digunakan
didasarkan pada harga alat yang terdapat pada pustaka Peters & Timmerhaus,
1991 dan Ulnich, 1984. Cost index yang digunakan adaiah dari Marshall & Swift
Cost Index dan Chemical Engineering Plant Cost Index.

D.1. Perhitungan Harga Peralatan

- Cost Index Marshall & Swift pada tahun 1990 = 924 (Peters &
Timmerhaus, 1991)

- Cost Index Marshall & Swift pada tahun 2002 = 10949 (Chemical
Engineening, Agustus, 2002)

- Cost Index Chemical Engineering Plant pada tahun 1982 = 315 (Ulrich,1984)

- Cost Index Chemical Engineering Plant pada tahun 2002 = 3927 (Chemical
Engineering, Agustus, 2002)

Contoh perhitungan :

Nama alat : Tangki Penyimpan NH; cair
Kapasitas : 3574650,3040 liter

Bahan konstruksi : Stainless Steel 18-8 tipe 304
Harga Tahun 1990 : US$ 6000

1094,9

Harga Tahun 2602 = 2 .US$ 6.000 = USS$ 7.110 (US$I = Rp 8.900,00)
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Biaya beban per tahun = 650x35000%12 =Rp 273.000.000,00

Listrik yang terpakai = 620,4224 kW

Biaya listrik :

WBP (Wakta Beban Puncak, pk.18.00-22.00) = Rp 388/kWh

LWBP (Luar Waktu Beban Puncak, pk.22.00-18.00) = Rp 314/kWh

Dalam 1 hari terdapat 4 jam WBP dan 20 jam LWBP

Listrik terpakai = 634,6907 kW untuk 330 hari (full operation)
=1/,.32,4521 kW untuk 30 hari (of f operation)

Biaya listrik terpasang per tahun :

= (330. 6346907 + 30. /5. 32,4521).(388.4 + 314.20)

= Rp 2.593.343.400,00

Total biaya utilitas = Rp 8.171.105.500,00

D.5. Perhitungan Harga Tanah dan Bangunan

Luas tanah = 9000 m’
Luas bangunan pabrik = 4500 m*
Luas bangunan gedung =2032 m’
Harga tanah per m’ = Rp 95.000,00

Harga bangunan pabrik per m> = Rp 120.000,00
Harga bangunan gedung per m> = Rp 150.000,00

Harga tanah total =Rp 855.000.000,00
Harga bangunan pabrik = Rp 540.000.000,00
Harga bangunan gedung =Rp_304.800.000.00

Total harga tanah dan bangunan = Rp1.699.800.000,00

D. 6, Perhitungan Gaji Karyawan
Untuk karyawan bagian proses, pengemasan, dan keamanan dilakukan
sistem 3 shift/hari yang terdiri atas 4 regu secara bergantian.
Shift pergantian kerja karyawan disajikan pada tabel D.3.
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Appendix D — Perhitungan Analisa Ekonomi D-6

Tabel D.3. Shift Pergantian Kerja Karyawan

Regu Han
Senin | Selasa | Rabu | Kamis | Jumat | Sabtu | Minggu | Senin { Selasa
1 P P P L M M M L S
2 S S L P P P L M M
3 M L S S S L P P P
4 L M M M L S S S L

Keterangan tabel : P = pagi S =siang M =malam L = libur

Jam pergantian shift untuk karyawan bagian proses, pengemasan, dan bagian
keamanan berbeda. Untuk karyawan proses dan pengemasan, pergantian
yang diterapkan adalah :

Shift 1 : 06.00 - 14.00

Shift 2 : 14.00 - 22.00

Shift 3 ; 22.00 - 06,00
Sedangkan untuk karyawan bagian keamanan, pergantian yang diterapkan
adalah :

Shift 1 : 07.00-15.00

Shift 2 : 15.00 — 23.00

Shift 3 : 23.00 - 07.00
Untuk karyawan non shift memiliki jam kerja :
Senin-Jumat : 07.30 — 16.00, waktu istirahat 12.00 — 13.00

kecuali Jumat waktu istirahat 11.30 - 13.00

Sabtu :07.30-12.00
Perincian gaji karyawan disajikan pada tabel D-4.
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Tabel D.4 Perincian Gaji Karyawan

No Jabatan Jumlah Gaji tiap Total
orang/Bulan,
Rupiah
1 Direktur 1 10.000.000 10.000.060
2 Manager produksi 1 4.500.000 4.500.000
3 Manager keuangan 1 4.500.000 4.500.000
4 Manager Adm/personalia & Humas 1 4.500.000 4.500.000
5 Manager lab., QC, dan R&D 1 4.500.000 4.500.000
6 Sekretaris 2 $00.000 1.800.000
7 1 Supervisor bhn baku dan produk 1 3.250.000 3.250.000
8 Supervisor proses 1 3.250.000 3.250.000
9 Supervisor wtilitas 1 3.250.000 3.250.000
10 Supervisor lab., QC, dan R&D 1 3.250.000 3.250.000
11 Supervisor maintenance 1 3.250.000 3.250.000
12 Supervisor keuangan 1 3.250.000 3.250.000
13 Supervisor controller i 3.250.000 3.250.000
14 | Supervisor Adm/personalia & Humas 1 3.250.000 3.250.000
15 Shift supervisor 4 2.500.000 10.000.000
16 Karyawan keamanan 13 850.000 11.050.000
17 Karyawan utilitas 32 750.000 24 .000.000
18 Karyawan lab., QC, dan R&D 10 1.000.000 10.000.000
19 Karyawan pemeliharaan alat 5 750.000 3.750.000
20 Karyawan warehouse produk 8 700.000 5.600.000
21 | Karyawan penyedia bahan baku 20 700.000 14.000.000
22 Karyawan proses 48 700.000 33.600.000
23 Karyawan pengemasan 8 700.000 5.600.000
24 Karyawan controller 2 700.000 1.400.000
25 | Karyawan penjualan & pembelian 7 850.000 5.950.000
26 Karyawan pembukuan 6 800.000 4.800.000
27 | Karyawan Adm/personalia & Humas 4 800.000 3.200.000
28 Dokter 1 2.000.000 2.000.000
29 Perawat 2 800.000 | 1600000
30 Sopir 3 600000 | 1.800.000
31 Cleaning Service & Tukang Kebun 8 500.000 4.060.000
Total 196 198.150.000

Total gaji karyawan per bulan = Rp 198.150.000,00
Total gaji karyawan per tahun = Rp 2.377.800.000,00

PERPUSTAR AN
Unlversitas Katolik Widva Mandala
BURABAYA
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