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-----------------------

APPENDIX A 

PERHITUNGAN NERACA MASSA 

Tabel Al Data kelarutan masing-masing zat (dalam g per 100 g H20) 

Zat T=5°C T=35°C 

K2S04.Na2S04 6,4067 11,11 

K2S04 6,4067 11,11 

CaCh 62,25 74,5 

NaCI 35,79 36 

KCl.2NaCI 35,79 36 

CaS04.2H2O 0,1844 0,2009 

(Sumber: Perry. 1984) 

1. Drum Separator (H-lll) 

ammonia gas 

.---__ -+ ammonia gas 
I 

ke tangki pelarutan 
dari vaporizer ----+I 

ammorua cmr 
direcycle kembali ke vaporizer 

Masuk drum separator: 

NH3 gas dari vaporizer (V-Il2) = 108.664,7845 kg 

Keluar dari drum sepamtor: 

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

NH3 gas menuju tangki pelarut (D-I1O) = (100-20)% x 108.664,7845 kg 

= 86.931,8276 kg 

NH3 cair yang direcycle ke vaporizer (V-I 12) = 20% x 108.664,7845 kg 

= 21.732,9569 kg 
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2. Tangki Pelarut NH3 (D-110) 

Ai~la_ru--,t)'---+l·L..I_--r_---,f----"'· 
utilitas t 

ammomagas 
dari drum separator (H-lll ) 

Konsentrasi NH3 dalam larutan = 25% bemt 

Konsentrasi H20 dalam larutan = 75% bemt 

Masuk tangki pelarut NH~ 

larutan ammonia 25 % 
ke reaktor I & II 

NH3 dari drum separator (H-111) = 86.931,8276 kg 

Air (pelarut) dari utilitas = 75% x 86.931,8276 kg = 260.795,4827 kg 
25% 

Keluar tangki pelarut: 

Larutan NH3 menuju reaktor 1 (R-210) = 277.998,6120 kg 

- NH3 (25%) = 69.499,6530 kg 

- H20 (75%) = 208.498,9590 kg 

Larutan NH3 menuju reaktor 11 (R-220) = 69.728,6983 kg 

- NH3 (25%)= 17.432,1746 kg 

- H20 (75%) = 52.296,5237 kg 

3. Reaktor I (R-210) 

NH3 dari tangki pelarut NH3 (D-llO) 

gypsum, dari bucket __ --+I 

elevator (J-122) 

1--_--. produk ke rotary 

drum sepamtor I (H-212) 

sylvinite 

dari bucket elevator (J-132) 

Prarencana Pabrik K:;S04 
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Konversi = 99,8 % (Fernandez-Lozano, 1997) 

2 CaS04.2H20 + 2 KC1.2NaCI .... K2S04.Na2S04 1 + 2 CaCh + 2 NaCI + 4 H20 

161,6271 kgmol 161,6271 

161.3038 161.3038 80,6519 161.3038 161.3038 322,6076 

0,3233 0,3233 80,6519 161,3038 161,3038 322,6076 

Masuk ke reaktor I: 

Dari bucket elevator (J-122): 

- CaS04,2H20 = 161,6271 kgmol xl72 kglkgmol = 27.799,8612 kg 

Dari bucket elevator (J-J32): 

- KC1.2NaCl = 161,6271 kgmol x 191,5 kglkgmol = 30.951,5897 kg 

Dari tangki pelarut NH3 (D-IIO): 

- Larutan ammonia 

Perbandingan massa larutan ammonia 25 % (berat) : CaS04.2H20 = 10 : 1 

Larutan ammonia 25 % = ~ x 27.799,8612 kg = 277,998,6120 kg 
I 

. 25% 
- Ammoma (25 %) = -- x 277.998,6120 kg = 69.499,6530 kg 

100% 

75% 
- H20 (75 %) = --x 277,998,6120 kg = 208.498,9590 kg 

100% 

Keluar dari reaktor I: 

- K2S04,Na2S04 = 80,6519 kgmol x 316 kglkgmol 

= 25.486,0004 kg 

- CaS04.2H20 = 0,3233 kgmol x 172 kglkgmol 

= 55,6076 kg 

- CaCh = 161,3038 kgmol x III kglkgmol = 17.904,7218 kg 

- NaCl = 161,3038 kgmol . 58,5 kglkgmol = 9.436,2723 kg 

- KC1.2NaCI = 0,3233 kgmol • 191,5 kglkgmol = 61,9120 kg 

- Ammonia = 69.499,6530 kg 

- H20 = (322,6076 kgmol x 18 kglkgmol) + 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 H20 

= (11,11+36+36+0,2009+74,5) g /100 g H20 

= 157,8109 g /100 g H20 

Batas maksimum yang terlarut dalam H20: 

A-4 

K SO Na SO = 11,11 x 11,11 x 214.3058958 kg= 1.676,1977 kg 
2 4. 2 4 1578109 100 ' , 

36 36 
NaCI = x-x 214.305,8958 kg= 17.599,5727 kg 

157,8109 100 

CaSO .2H 0 = 0,2009 x 0,2009 x 214.3058958 k = 05481 k 
4 2 1578109 100 ' g, g , 

36 36 
KCl.2NaCI = x - x 214.305,8958 kg = 17.599,5727 kg 

157,8109 100 

CaCl = 74,5 x 74,5 x 214.305 8958 kg = 75.371,9355 kg 
2 157,8109 100 ' 

Jadi. keluar dari reaktor I dan masuk ke rotary drum separator 1 (H-212): 

Padatan: 

- K2S04.Na2S04 = 25.486,0004 kg -1.676,1977 kg = 23.809,8027 kg 

- CaS04.2H20 = 55,6076 kg - 0,5481 kg = 55,0595 kg 

Yang terlarut dalam H20: 

- K2S04.Na2S04 = 1.676,1977 kg 

- CaCh = 17.904,7218 kg 

- NaCI = 9.436,2723 kg 

- CaS04.2H20 = 0,5481 kg 

- KCl.2NaCI = 61,9120 kg 

- Ammonia = 69.499,6530 kg 

- H20 = 214.305,8958 kg 
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4. Rotary Drum Separator I (H-212) 

dari reaktor I ke screw conveyor (J-213) 

(R,-21O) 

ke tangki penampung filtrat (F-150) 

Asumsi: retention liquid = 8 % dari dry solid (Foust, 1980) 

Masuk ke rotary drum separator I dati reaktor I (R-2JO): 

Padatan: 

- K2S04.Na2S04 = 23.809,8027 kg 

- CaS04.2H20 = 55,0595 kg 

Yang terlarut dalam H20: 

- K2S04.Na2S04 = 1.676,1977 kg 

- CaCh = 17.904,7218 kg 

- NaCI = 9.436,2723 kg 

- CaS04.2H20 = 0,5481 kg 

- KC1.2NaCI = 61,9120 kg 

- Ammonia = 69.499,6530 kg 

- H20 = 214.305,8958 kg 

Komponen Massa, kg FraksiMassa 

K2S04.Na2S04 1.676,1977 0,0054 

NaCI 9.436,2723 0,0302 

CaS04.2H20 0,5481 1,75.10 -6 

KCl.2NaCI 61,9120 1,98.10 -4 

CaCh 17.904,7218 0,0572 

Ammonia 69.499,6530 0,2221 

H2O 214.305,8958 0,6849 

Total Massa , 312.885,2007 1,0000 , 

Prarencana Pabrik K~04 
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Keluar dari rotary drum separator I: 

Cake: (menuju Ice screw conveyor (J-2J3) 

- K2S04.Na2S04 = 23.809,8027 kg 

- CaS04.2H20 = 55,0595 kg 

A-6 

- Retention liquid = 8 % dari dry solid = 8 % x ( 23.809,8027 + 55,0595) kg 

= 8 % x 23.864,8622 kg= 1.909,1890 kg, terdiri dari: 

- K2S04.Na2S04 = 0,0054 x 1.909,1890 kg = 10,3082 kg 

- CaCh = 0,0572 x 1.909,1890 kg = 109,2056 kg 

- NaCI = 0,0302 x 1.909,1890 kg = 57,6576 kg 

- CaS04.2H20 = 1,75.10 ~ x 1.909,1890 kg = 0,0033 kg 

- KC1.2NaCI = 1,99.10-4 x 1.909,1890 kg = 0,3799 kg 

- Ammonia = 0,2221 x 1.909,1890 kg = 424,0309 kg 

- H20 = 0,6849 x 1.909,1890 kg = 1307,6035 kg 

Filtrat: (ke tangki penampungjiltrat (F-150) 

- K2S04Na2S04 = 25.486,0004 kg - (23.809,8027 kg + 10,3082 kg) 

= 1.665, 8895 kg 

- CaCh = 17.904,7218 kg- 109,2056 kg = 17.795,5162 kg 

- NaCI = 9.436,2723 kg- 57,6576 kg = 9.378,6147 kg 

- CaS04.2H20 = 55,6076 kg - (55,0595 kg + 0,0033 kg) = 0,5448 kg 

- KC1.2NaCl = 61,9120 kg - 0,3799 kg = 61,5321 kg 

- Ammonia = 69.499,6530 kg - 424,0309 kg = 69.075,6221 kg 

- H20 = 214.305,8958 kg - 1307,6035 kg = 212.998,2923 kg 

5.Reaktor II (R-220) 

NH3 dari tangki pelarut NH3 (D-11O) 

dari screw 

conveyor (J-213) 

Prarencana Pabrik K:;S04 

sylvinite 

produk ke rotary 

drum separator II (H-222) 

dari bucket elevator (J-142) 



Appendix A - Perhitungan Neraca Massa 

Konversi = 99,7 % (Fernandez-Lozano, 1997) 

K2S04.Na2S04 + 2 KCl.2NaCI ..... 2 K2S04 .J.- + 6 NaCl 

75,3801 kgmol 

75,3732 

0,0069 

Masuk ke reaktor II: 

151,2000 

150,7464 

0,4536 

Dari screw conveyor (J-213): 

150,7464 452,2392 

150,7464 452,2392 

- K2S04.Na2S04 = 23.809,8027 kg + 10,3082 kg = 23.820,1109 kg 

- CaS04.2H20 = 55,0595 kg + 0,0033 kg = 55,0628 kg 

- CaCh = 109,2056 kg 

- NaCI = 57,6576 kg 

- KCl.2NaCI = 0,3799 kg 

- Ammonia = 424,0309 kg 

- H20 = 1307,6035 kg 

Dari bucket elevator (J-142): 

KCl.2NaCI = (151,2000 kgmol x 191,5 kg/kgmol) - 0,3799 kg 

= 28.954,8000 kg - 0,3799 kg = 28.954,4201 kg 

Dar; tangki pelarut NH3 (D-l/o): 

Larutan ammonia: 

A-7 

Perbandingan massa larutan ammonia 25 % (berat): K2S04.Na2S04 = 3 : 1 

Larutan ammonia 25 % = ~ x 23.820,1109 kg = 71.460,3327 kg 
1 

NH3 (25%) = 25% x (71.460,3327 kg - 424,0309 kg - 1307,6035 kg) 
100% 

= 17.432,1746 kg 

H 20(75 %) = 75% x (71.460,3327 kg -424,0309 kg- 1307,6035 kg) 
100% 

= 52.296,5237 kg 
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Keluar dati reaktor IT menuju rotary drum separator 11 (H-222): 

K2S04 = 150,7464 kgmol x 174 kglkgmol = 26.229,8736 kg 

NaCl = (452,2392 kgmol x 58,5 kglkgmol) + 57,6576 kg 

= 26.455,9927 kg + 57,6576 kg = 26.513,6503 kg 

K2S04.Na2S04 yang tidak bereaksi = 0,0069 kgmol x 316 kglkgmol 

= 2,1804 kg 

KC1.2NaCI yang tidak bereaksi = 0,4536 kgmol x 191,5 kglkgmol 

= 86,8642 kg 

eaCb = 109,2056 kg 

CaS04.2H20 = 55,0628 kg 

Ammonia = 424,0309 kg + 17.432,1746 kg = 17.856,2055 kg 

H20 = 1307,6035 kg + 52.296,5237 kg = 53.604,1272 kg 

Total padatan yang terlarut dalam H20 

= (11,11+36+ 11,11+36+0,2009+74,5) g /100 g H20 

= 168,9209 g / 100 g H20 

Batas maksimum yang terlarut dalam H20: 

K SO = 11,11 x 11,11 x 53.6041272 k = 3916904 k 
2 4 1689209 100 ' g , g , 

36 36 
NaCI = x-x53.604,1272 kg=4.112,6319kg 

168,9209 100 

caSo .2H 0 = 0,2009 x 0,2009 x 53.604 1272 kg = 0,1281 kg 
4 2 168,9209 100 ' 

K SO Na SO = 11,11 x 11,11 x 53.604 1272 kg"" 391,6904 kg 
2 4. 2 4 168 9209 100 ' , 

36 36 
KCI.2NaCl= x-x53.604,1272 kg=4.112,6319kg 

168,9209 100 

745 745 
CaCh = ' x -' x 53.604,1272 kg = 17.612,7588 kg 

168,9209 100 

Prarencana Pabrik K~04 
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Jadi, keluar dari reaktor II menuju ke rotary drum separator 11 (H-222): 

Padatan: 

- K2S04 = 26.229,8736 kg - 391,6904 kg = 25.838,1832 kg 

- NaCI = 26.513,6503 kg-4.1l2,6319 kg = 22.401,0184 kg 

- CaS04.2H20 = 55,0628 kg- 0,1281 kg = 54,9347 kg 

Terlarut dalam H20: 

- K2S04 = 391,6904 kg 

- NaCI =4.112,6319 kg 

- CaS04.2H20 = 0,1281 kg 

- K2S04Na2S04 = 2,1804 kg 

- KC1.2NaCI = 86,8642 kg 

- CaCh = 109,2056 kg 

- Ammonia = 17.856,2055 kg 

- H20 = 53.604,1272 kg 

6. Rotary Drum Separator II (H-222) 

dari reaktor II ---. 
(R-220) 

ke screw conveyor (J-223) 

ke tangki penampung filtrat (F-150) 

Asumsi: retention liquid = 8 % dari dry solid (Foust, 1980) 

Masuk ke rotary drum separator II dari reak/or 11 (R-220): 

Padatan: 

- K2S04 = 25.838,1832 kg 

- NaCI = 22.40 1,0184 kg 

- CaS04.2H20 = 54,9347 kg 

Terlarut dalam H20: 

- K2S04 = 391,6904 kg 

- NaCl = 4.112,6319 kg 

- CaS04.2H20 = 0,1281 kg 

Prarencana Pabrik K]804 
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- K2S04Na2S04 = 2,1804 kg 

- KCI.2NaCl = 86,8642 kg 

- CaCl2 = 109,2056 kg 

- Ammonia = 17.856,2055 kg 

- H20 = 53.604,1272 kg 

Komponen Massa, kg 

K2S04 391,6904 

NaCl 4.l12,6319 

CaS04.2H20 0,1281 

K2S04.Na2S04 2,1804 

KCI.2NaCI 86,8642 

CaCh 109,2056 

Ammonia 17.856,2055 

H2O 53.604,1272 

Total Massa 76.163,0333 

Keluar dari rotary drum separator II: 

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

- K2S04 = 25.838,1832 kg 

- NaCl = 22.401,0184 kg 

- CaS04.2H20 = 54,9347 kg 

A-fO 

Fraksi Massa 

0,0051 

0,0540 

1,7.10 -6 

2,82.10'5 

0,0012 

0,0014 

0,2346 

0,7037 

1,0000 

- Retention liquid = 8 % x 48.294,1363 kg = 3.863,5309 kg, terdiri dari: 

K1S04 = 0,0051 x 3.863,5309 kg = 19,8164 kg 

NaCl = 0,0540 x 3.863,5309 kg = 208,6305 kg 

CaS04.2H10 = 1,7.10-6 x 3.863,5309 kg = 0,0507 kg 

K1S04.Na2S04 = 2,8.10-5 
x 3.863,5309 kg = 0,1082 kg 

KC1.2NaCI = 0,0012 x 3.863,5309 kg = 4,4256 kg 

CaCh = 0,0014 x 3.863,5309 kg = 5,5397 kg 

Ammonia = 0,2346 x 3.863,5309 kg = 906,2399 kg 

Prarencana Pabrik K~04 
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H20 = 0,7037 x 3.863,5309 kg = 2.718,7199 kg 

Filtrat: (ke tangki penampungfiltrat (F-150)) 

A-ll 

- K2S04 = 26.229,8736 kg - (25.838,1832 + 19,8164) kg = 371,8740 kg 

- NaCI = 26.513,6503 kg- (22.401,0184 + 208,6305) kg = 3.904,0014 kg 

- CaS04.2H20 = 55,0628 kg - (54,9347 + 0,0507) kg = 0,0774 kg 

- K2S04.Na2S04 = 2,1804 kg - 0,1082 kg = 2,0722 kg 

- KC1.2NaCI = 86,8642 kg - 4,4256 kg = 82,4386 kg 

- CaCh = 109,2056 kg - 5,5397 kg = 103,6659 kg 

- Ammonia = 17.856,2055 kg - 906,2399 kg = 16.949,9656 kg 

- H20 = 53.604,1272 kg- 2.718,7199 kg = 50.885,4073 kg 

7. Tangki Pelarut (F-224) 

dari screw 

conveyor (J-223) 

Masuk ke tangki pelarut: 

Dari screw conveyor (J-223): 

- K2S04 = 25.838,1832 kg 

- NaCl = 22.401,0184 kg 

- CaS04.2H20 = 54,9347 kg 

ke tangki kristalisasi (D-230) 

air (pelarut) dari utilitas 

- Retention liquid = 3.863,5309 kg, terdiri dari: 

K2S04 = 19,8164 kg 

NaCI = 208,6305 kg 

CaS04.2H20= 0,0507 kg 

K2S04.Na2S04 = 0,1082 kg 

KC1.2NaCI = 4,4256 kg 

CaCh = 5,5397 kg 

Ammonia = 906,2399 kg 

H20.= 2.718,7199 kg 

Prarencana Pabrik K:;S04 
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Dari Utilitas: 

- H20 (pelarut) = 256.840,0000 kg 

Keluar dari tangki pelarut menuju ke tangki kristalisasi CD-230): 

- K2S04 == 25.838,1832 kg + 19,8164 kg = 25.857,9996 kg 

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

- CaS04.2H20 = 54,9347 kg + 0,0507 kg = 54,9854 kg 

- K2S04.Na2S04 = 0,1082 kg 

- KCI.2NaCI = 4,4256 kg 

- CaCh = 5,5397 kg 

- Ammonia = 906,2399 kg 

- H20 = 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 kristalisasi dari tangki pelarut (F-224): 

- K2S04 == 25.857,9996 kg 

- NaCI = 22.609,6489 kg 

- CaS04.2H20 = 54,9854 kg 

- K2S04Na2S04 = 0,1082 kg 

- KCI.2NaCI = 4,4256 kg 

- CaCh = 5,5397 kg 

- Ammonia = 906,2399 kg 

- H20 = 259.558,7199 kg 

Total padatan yang dapat terlarut dalam H20 

= (6,4067+0,1844+6,4067+35,79+ 35,79+62,25) g /100 g H20 

= 146,8278 g /100 g H20 

Batas maksimum yang terlarut dalam H20: 

K SO = 6,4067 x 6,4067 x 259.558 7199 kg = 725,5981 kg 
2 4 - 146 8278 100 ' , 

Prarencana Pabrik K~04 
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NaCI = 35,79 x 35,79 x 259.558 7199 k = 22.6438740 k 
146 8278 100 ' g , g , 

CaS04.2H20 = 0,1844 x 0,1844 x 259.558,7199 kg = 0,6011 kg 
146,8278 100 

K SO Na SO = 6,4067 x 6,4067 x 259.558 7199 k = 7255981 k 
2 4. 2 4 146 8278 100 ' g , g , 

KC1.2NaCI = 35,79 x 35,79 x 259.558 7199 k = 22.6438740 k 
146 8278 100 ' g , g , 

CaCI = 62,25 x 62,25 x 259.558 7199 kg = 68.502,4404 kg 
2 146,8278 100 ' 

Pada suhu 5°C terbentuk kristal: 

- K2S04 = 25.857,9996 kg-725,5981 kg = 25.132,4015 kg 

- CaS04.2H20 = 54,9854 kg - 0,6011 kg = 54,3843 kg 

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

Kristal: 

- K2S04 = 25.132,4015 kg 

- CaS04.2H20 = 54,3843 kg 

Mother Liquor: 

- K2S04 = 725,5981 kg 

- NaCI = 22.609,6489 kg 

- CaS04.2H20 = 0,6011 kg 

- K2S04.Na2S04 = 0,1082 kg 

- KC1.2NaCI = 4,4256 kg 

- CaCh = 5,5397 kg 

- Ammonia = 906,2399 kg 

- H20 = 259.558,7199 kg 

Prarencana Pabrik K~04 
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9. Rotary Drum Separator 111(8-232) 

dari tangki kristalisasi ---. ke screw conveyor (J-233) 

(D-230) 

ke pembuangan 

Asumsi: retention liquid = 8 % dari dry solid (Foust, 1980) 

Masuk ke rotary drum separator III dari tangki kristalisasi (D-230): 

Kristal: 

- KZS04 = 25.132,4015 kg 

- CaS04.2H20 = 54,3843 kg 

Mother Liquor: 

- K2S04 = 725,5981 kg 

- NaCl = 22.609,6489 kg 

- CaS04.2H20 = 0,6011 kg 

- KZS04Na2S04 = 0,1082 kg 

- KC1.2NaCI = 4,4256 kg 

- CaCh = 5,5397 kg 

- Ammonia = 906,2399 kg 

- H20 = 259.558,7199 kg 

Komponen Massa, kg FraksiMassa 

K2S04 725,5981 2,6.10.3 

NaCl 22.609,6489 0,0798 
CaS04.2H20 0,6011 2,12.10-<; 

K2S04.Na2S04 0,1082 3,8.10-7 

KC1.2NaCI 4,4256 1 5 10-5 , . 

CaCh 5,5397 1,9.10-5 

Ammonia 906,2399 3,2.10-3 

H2O 259.558,7199 0,9144 

Total Massa 283.810,8814 1,0000 

Prarencana Pabrik K~04 



Appendix A ~ Perhitungan Neraca Massa 

Keluar dari rotary drum separator III: 

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

- K2S04 = 25.132,4015 kg 

- CaS04.2H20 = 54,3843 kg 

A-15 

- Retention liquid = 8 % x 25.186,7858 kg = 2.014,9429 kg, terdiri dari: 

K2S04 = 2,6.10-3 x 2.014,9429 kg = 5,1515 kg 

NaCI = 0,0798 x 2.014,9429 kg = 160,5194 kg 

CaS04.2H20 = 2,2.10-<; x 2.014,9429 kg = 0,0043 kg 

K2S04.Na2S04 = 2,7.10-<; x 2.014,9429 kg = 7,68.10-4 kg 

KCL2NaCI = 1,5.10-5 
x 2.014,9429 kg= 0,0314 kg 

CaCh = 1,9.10-5 x 2.014,9429 kg = 0,0393 kg 

Ammonia = 3,2.10-3 x 2.014,9429 kg = 6,4339 kg 

H20 = 0,9144 x 2.014,9429 kg = 1.842,7623 kg 

Filtrat: (ke pembuangan) 

- K2S04 = (25.132,4015 + 725,5981) kg- (25.132,4015 + 5,1515) kg 

= 720,4466 kg 

- NaCI = 22.609,6489 kg- 160,5194 kg = 22.449,1295 kg 

- CaS04.2H20 = (54,3843 + 0,6011) kg - (54,3843 + 0,0043) kg 

= 0,5968 kg 

- K2S04.Na2S04 = 0,1082 kg -7,68.10-4 kg = 0,1074 kg 

- KCl.2NaCI =4,4256 kg- 0,0314 kg = 4,3942 kg 

- CaCh = 5,5397 kg - 0,0393 kg = 5,5004 kg 

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

- H20 = 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 

(J-233) 

ke screw conveyor (J-241) 

udara keluar, e cyclone separator (H-243) 

Prarencana Pabrik K]804 
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Masuk rotary dryer dari screw conveyor (J-233): 

- K2S04 = 25.132,4015 kg + 5,1515 kg = 25.137,5530 kg 

- CaS04.2H20 = 54,3843 kg + 0,0043 kg = 54,3886 kg 

- NaCI = 160,5194 kg 

- K2S04.Na2S04 = 7,68.10-4 kg 

- KC1.2NaCI = 0,0314 kg 

- CaCh = 0,0393 kg 

- Ammonia = 6,4339 kg 

- H20 = 1.842,7623 kg 

Komponen dry solid Massa, kg Fraksi Massa 

K2S04 25.137,5530 0,9915 

NaCI 160,5194 6,33.10.3 

CaS04.2H20 54,3886 2,15.10-3 

K2S04Na2S04 7,68.10-4 3,00.10-8 

KC1.2NaCI 0,0314 1,24.10-6 

CaCh 0,0393 1,54.10 -6 

Total Massa 25.352,5325 1,0000 

K da I"d uk massa H 20 + amonia masuk rotary dryer 1 00 O~ a r Iqw mas = x 10 

total massa bahan masuk rotary dryer 

= 1.849,1962 x 100 % = 7 29 % 
25.352,5325 ' 

Kadar liquid keluar diharapkan = 0,1 % 

Liquid yang terdapat dalam bahan keluar = 0,1 % x 25.352,5325 kg 
99,9% 

=25,3779 kg 

Liquid yang menguap = jmlliquid dim bahan masuk - jmlliquid dim bhn keluar 

= (6,4339 + 1.842,7623) kg - 25,3719 kg 

= 1.849,1962 kg - 25,3779 kg 

= 1.823,8183 kg 
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Padatan yang terikut keluar (ke cyclone) = 0,5 % dari dry solid 

Terdiri dari: 

= 0,5 % x 25.352,5325 kg 

= 126,7267 kg 

-K2S04 = 0,9915 x 126,7267kg= 125,6520 kg 

- CaS04.2H20 = 2,15.10-3 x 126,7267 kg = 0,2719 kg 

- NaCI = 6,33.10-3 x 126,7267 kg = 0,8024 kg 

- K2S04Na2S04 = 3,00.10-8 x 126,7267 kg = 3,84.10-6 kg 

-KC1.2NaCl= 1,24.10-6 x 126,7267 kg= 1,57.10-4 kg 

- CaCh = 1,54.10-6 x 126,7267 kg = 1,96.10-4 kg 

Keluar rotary dryer: 

Ke screw conveyor (J-241): 

- K2S04 = 25.137,5530 kg - 125,6520 kg = 25.011,9010 kg 

- CaS04.2H20 = 54,3886 kg- 0,2719 kg = 54,1167 kg 

- NaCI = 160,5194 kg-0,8024 kg= 159,7170 kg 

- K2S04Na2S04 = 7,68.10-4 kg - 3,84.10-6 kg = 7,64.10-4 kg 

- KC1.2NaCI = 0,0314 kg - 1,57.10-4 kg = 0,0312 kg 

- CaCh = 0,0393 kg - 1,96.10-4 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: 

K2S04 = 125,6520 kg 

CaS04.2H20 = 0,2719 kg 

NaCI = 0,8024 kg 

K2S04.Na2S04 = 3,84.10-6 kg 

KC1.2NaCl = 1,57.10-4 kg 

CaCl2 = 1,96.10-4 kg 

Prarencana Pabrik K~04 
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11. Tangki Penampung Filtrat (F-lS0) 

dari rotary drum separator II (H-222) 

dari rotary drum separator I k 
(H-212) 

I~--'I 
--IojL-. ___ ----Jr---+ larutan, ke menara distilasi 

Masuk tangki penampung: 

Filtrat dar; rotary drum separator I (H-2I2): 

- K2S04.Na2S04 = 1.665, 8895 kg 

- CaCh = 17.795,5162 kg 

- NaCI = 9.378,6147 kg 

- CaS04.2H20 = 0,5448 kg 

- KCl.2NaCI = 61,5321 kg 

- Ammonia = 69.075,6221 kg 

- H20 = 212.998,2923 kg 

Filtrat dari rotary drum separator II (H-222): 

- K2S04 = 371,8740 kg 

- NaCl = 3.904,0014 kg 

- CaS04.2H20 = 0,0774 kg 

- K2S04Na2S04 = 2,0722 kg 

- KCI.2NaCI = 82,4386 kg 

- CaCh = 103,6659 kg 

- Ammonia = 16.949,9656 kg 

- H20 = 50.885,4073 kg 

(D-I60) 

Keluar tangki penampung menuju ke menara distilasi (D-160): 

- K2S04 = 371,8740 kg 

- NaCI = 9.378.6147 kg + 3.904,0014 kg = 13.282,6161 kg 

- CaSO~.2H~O = 0.5448 kg + 0,0774 kg = 0,6222 kg 

- K2S04.NazS04 = 1.665,8895 kg + 2,0722 kg = 1.661,9617 kg 

- KCI.2NaCI = 61,5321 kg + 82,4386 kg = 143,9707 kg 
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- CaCh = 17.795,5162 kg + 103,6659 kg = 17.899,1821 kg 

- Ammonia = 69.075,6221 kg + 16.949,9656 kg = 86.025,5877 kg 

- H20 = 212.998,2923 kg + 50.885,4073 kg = 263.883,6996 kg 

12. Menara Distilasi (1)-160) 

dari tangki penampung --1'-___ ---'r---. distilat, ke tangki 

filtrat (D-150) ! penyimpan NH3 cair (F-114) 

bottom, direcycle ke menara distilasi (0..160) 

Masuk menara distilasi dari tangki penampung {i/trat (F-/50): 

Komposisi feed masuk menara distilasi: 

- K2S04 = 371,8740 kg /174 kglkmol = 2,1372 kmol 

- NaCI = 13.282,6161 kg / 58,5 kglkmol = 227,0533 krnol 

- CaS04.2H20 = 0,6222 kg / 172 kglkmol = 3,62.10-3 kmol 

- K2S04.Na2S04 = 1.667,9617 kg / 316 kglkmol = 5,2784 kmol 

- KCl.2NaCI = 143,9707 kg /191,5 kglkmol = 0,7518 kgmol 

- CaCh = 17.899,1821 kg /111 kglkmol = 161,2540 kgmol 

- Amonia = 86.025,5877 kg / 17 kglkmol = 5.060,3287 kgmol 

- H20 = 263.883,6996 kg /18 kglkmol = 14.660,2055 kgmol 

Produk keluar menara distilasi: 

Diinginkan fraksi mol NH3 pada produk keluar di bagian distilat sebesar 

99,5% mol dan sisanya adalah H20. 

Komposisi distilal - menuju ke tangki penyimpan NH3 (F-114): 

- Ammonia = 99,5% mol dari NH3 masuk = 5060 kmol = 86.020 kg 

- H20 = 0,1734% mol dari H20 masuk = 25.4271 kmol = 457,6878 kg 

Komposisi bottom - direcyc/e Ice menara dUll/US I (/)-/60): 

- K2S04 = 2,1372 kmol = 371,8740 kg 

- NaCI = 227,0533 kmol = 13.282,6161 kg 
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- CaS04.2H20 = 3,62.10-3 kmol = 0,6222 kg 

- K2S04.Na2S04 = 5,2784 kmol = 1.667,9617 kg 

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

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

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

- H20 = 14.660,2055 -25,4271 kmol = 14.634,7784 kmol = 263.426,0118 kg 

Prarencana Pabrik K]804 
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APPENDIXB 

PERHITUNGAN NERACA PANAS 

1. Vaporizer (V-112) 

Steam, 148°C 

ammonia cair 100% 

ylmpan dari tangki pen 

30°C,170 psi 

ledari drwn recyc 
separator 

Panas masuk vaporizer; 

! 
ammoma 

kondensat 

Ammonia cair 100 % masuk vaporizer pada suhu 30°C, tekanan 170 psi dari 

tangki penyimpan NH3 sebanyak 86.931,8276 kg,dan recycle dari drwn 

separator sebanyak 21.732,9569 kg. 

J Cp NH3 cair, 30°C dT = R. r303 
Cp dT = 405,97 J/mol 

J298 R 

Dari tangki penyimpan NH3 cair (F-114): 

J303 1303 Cp =m. CpdT =m. R. -dT 
298 298 R 

= 86.93 1,8276 kg x405,97kJ/kmol 
17kglkgmol 

=2.075.983,1795 kJ 

Recycle dari drum separator (H-lll): 

J303 1303 Cp 
HRe =m. CpdT =m.R. -dT 

298 298 R 

= 21.732,9569 kg x 405 97 J/mol 
17 kglkgmol ' 

= 518.995.794,9 J = 518.995,7949 kJ 
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Total entalpi masuk: = HI + HRe = Hmasuk 

= 2.075.983,1795 kJ + 518.995,7949 kJ 

= 2.594.978,9744 kJ 

Panas keluar vaporizer: 

B-2 

Ammonia gas keluar vaporizer pada suhu 38"C menuju ke drum separator 

sebanyak 108.664,7845 kg. 

Pada P =167 psia Tb NH3 = 30°C 

I Cp NH3 gas, 38°C dT = R -dT = 464,1573 J/mol 1311 Cp 
303 R 

I Cp NH3 cair, 30°C dT = R -dT = 405,97 J/mol f
303 Cp 

2911 R 

f.. ammonia gas pada 30°C = 8.543,92/17 BTU/lb.2,326(Hougen II, 1943, p. 278) 

= 1.169,0092 kJ/kg 

'd f303 f.311 H' = m. Cp dT + m. Cp dT + m . f.. 
298 303 

f303 Cp 1.311 Cp 
= m. R -dT + m. R -dT + m . f.. 

298 R 303 R 

= 108.664,7845 x (405,97 kJlkmol + 464,1573kJ/kmol +U69,0092kJ/kg] 
17kg / kgmol 17kg I kgmol 

= 132.592.026,6519 kJ 

00 = 0,253 

TR = TlTc = 3111405,7 = 0,7666 
~ 

PR = PlPc = 11,5137/112,8 = 0,1021 

HR (HR)O ( HR )1 
RTc = RTc + 00. RTc 

(Smith Van Ness, 1996, p.636) 

(Smith Van Ness, 1996, eq. 6.60) 

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

( 
HR )0 = -0 1754 

RTc ' 

(~)1 = -0,2820 
RTc 
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HR 
--= -0,1754 + 0,253. -0,2820 = -0,2467 
RTc 

HR = 8,31451 kJ/kmol.K x 405,7 K x -0,2467 = -832,2717 kJ/kmol 

= -832,2717 kJ/kmol x 6.392,0465 kInol = -5.319.919,3766 kJ 

H =Hid+HR keluar 

B-3 

= 132.592.026,6519 kJ + -5.319.919,3766 kJ = 127.272.107,2753 kJ 

Panas masuk = Panas keluar 

QsupJai + H.n...w.: = ~eluar + Qloss 

QsupJai + 2.594.978,9744 kJ = 127.272.107,2753 kJ + Qoss 

QsupJai + 2.594.978,9744 kJ = 127.272.107,2753 kJ + 10 %.QsupJai 

0,90.QsupJai = 124.677.128,3011 kJ 

Q.upJai = 138.530.142,5565 kJ 

Qoss = 10 %. QsupJai 

= 0,1 x 138.530.142,5565 kJ = 13.853.014,2556 kJ 

Digunakan steam 4,5 bar; 148°C: 

A..team =2.119,5 kJ/kg(Smith, 1996, p.671) 

Jad' k b tuhan tea - Qsuplai - 138.530.142,5560kJ leu s m-------~--
, A 2.119,5kJ/kg 

= 65.359,8219 kg/hari 

2. Drum Separator (H-111) 

ammonia gas, 38°C 
I ammonia gas, 30°C 

ke tangki pelarut NH3 (D-llO) 

ammonia cair, 30°C 
direcycle kembali ke vaporizer (V-112) 
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Panas masuk drum separator: 

Ammonia gas masuk drum separator bersuhu 38°C dari vaporizer (V-Il2) 

sebanyak 127.272.107,2753 kJ. 

H.nasuk = 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 NH3 (D-llO) dan ammonia cair 

sebanyak 21.732,9569 kg direcycle kembali ke vaporizer (V-l 12). 

J Cp NH3 cair, 30°C dT = R f303 Cp dT = 405,97 llmol 
298R 

A ammonia gas pada 30°C = 8.543,92/17 BTU/lb.2,326(Hougen II, 1943, p. 278) 

= 1.169,0092 kJ/kg 

Ammonia gas ke tangkipelarut NH3(D-II0): 

Hid = m. f303 Cp dT + m . A = m. R r303 
Cp dT + m . A 

298 J298 R 

= 86.9318276k x(405,97kJIkmOl+l.1690092kJlk ) 
, g 17 kglkgmol ' g 

= 103.700.089,4167 kJ 

0> = 0,253 

TR = TlTc = 303/405,7 = 0,7469 

PR = PlPc = 11,2384/112,8 = 0,0996 

HR (HR)O ( HR )' 
RTc = RTc + 0>. RTc 

(Smith,van Ness, 1996, p.636) 

(Smith ,Van Ness, 1996, eq. 6.60) 

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

( HR )°=_0,183 
RTc 

(~)l = -0,306 
RTc 
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HR 
--= -0,183 + 0,253. -0,306 = -0,2604 
R.Tc 

HR = 8,31451 kJlkmol.K x 405,7 K x -0,2604 = -878,3873 kJlkmol 

= -878,3873 kJlkmol x 5.113,6367 kmol = -4.491.753,5092 kJ 

HI=Hid + HR 

= 910.982,1442 kJ + -4.491.753,5092 kJ = 99.208.335,9075 kJ 

Ammonia cair direcycle kembali ke vaporizer (V-J J 2): 

f
303 f303 Cp = m. CpdT =m. R. -dT 

298 298 R 

= 21.732,9569 kg x 405 97 J/mol 
17 kg/kgmol ' 

= 518.995.794,7 J = 518.995,7947 kJ 

Total entalpi keluar = HI + HRe = Hkeluar 

= 99.208.335,9075 kJ + 518.995,7947 kJ 

= 99.727.331,7022 kJ 

Qloss = Hmasuk - ~eluar 

= 127.272.107,2753 kJ - 99.727.331,7022 kJ 

= 27.544.775,5731 kJ 

3. Tangki Pelarut NH3 (D-II0) 

B-5 

Air (pelarut) 
30°C 

larutan ammonia 25 % ke 
I-----+reaktor I (R-21O) & II (R-220) 

ammonia gas, 30°C 
Dari drum separator (H-l!1 ) 

Panas masuk: tangki pelarut NHl: 

Ammonia gas masuk: tangki pelarut NH3 bersuhu 30°C dari drum separator 

(H-lll) sebanyak 86.931,8276 kg, hendak dilarutkan dengan airbersuhu 30°C 

sebanyak 260.795,4827 kg. 
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J Cp air, 30°C dT = R. r303 
Cp dT = 377,5873 J/mol 

J298 R 

Dari drum separator (H-I I 1): 

Hammoniamasuk = 99.727.331,7022 kJ 

Dari utilitas: 

f
303 f303 Cp 

Hair =m. CpdT =m. R. -dT 
298 298 R 

= 260.795,4827 kg X 3775873 J/mol 
18 kglkgmol ' 

= 5.470.725.677,1 J = 5.470.725,6771 kJ 

Heat of solution ofNH3 = -8.200 kkal/kgmol (Hougen I, 1954) 

Q = -8.200 kkal/kgmol. 86.931,8276 kgmol. 4,184 J/kal 
solution 17 

= - 175.442.746,2787 kJ 

Total panas masuk = Hanunoniamasuk + Hair + Qsolution 

B- 6 

= (99.727.331,7022 + 5.470.725,6771 + 175.442.746,2787) kJ 

= 280.640.803,6580 kJ 

Panas keluar tangki pelarut NHi. 

Larutan ammonia 25 % keluar tangki pelarut pada suhu 35°C sebanyak 

347.727,3103 kg, dimana 277.998,6120 kg menuju ke reaktor I (R-21O) dan 

69.728,6983 kg menuju ke reaktor II (R-220). 

C: CPlarutanammooia· dT = 0,2609. C: Cp ammoniacair· dT + 0,7391. S; CPair· dT 

dimana: 

J Cp NH3 cair, 35°C dT = R. r308 
Cp dT = 814,1791 J/moi 

.h98 R 

J Cp air, 35° dT = R. r308 Cp dT = 754,4309 J/mol 
J298 R 

f
308 

CPIaru-- .. dT = 0,2609. 814,1791 J/mol + 0,7391. 754,4309 Jlmo\ 
298 ........ ammom8 

= 770,0192 J/mol = 770,0192 kJ/kgmoi 
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H 1arutan ammonia f
308 

= m. CPlarutanammonia . dT 
298 

347.727,3103 kg .770,0192 kJ/kgmol 
(0,2609.17) + (0,7391.18) kg/kgmol 

347.727,3103kg .770,0192 kJ/kgmol 
17,7391 kg/kgmol 

= 15.094.153,8914 kJ 

Panas masuk: = Panas keluar 

H.mmonia masuk + Hair + Qsolutioo = Hlarutan ammonia + Qloss + Qyaog diserap air pendingin 

280.640.803,6580 kJ = Hlarutaoammonia + 5 %. Qmasuk + Qyangdisempairpendingin 

280.640.803,6580 = 15.094.153,814 + 0,05.280.640.803,6580 + Qyangdiserapairpendingin 

280.640.803,6580 kJ = 15.094.153,8914 kJ + 14.032.040,1829 kJ + Qyangdiserapairpendingin 

Qyaogdiserapairpendingin = 280.640.803,6580 kJ - 15.094.153,8914 kJ - 14.032.040,1829 kJ 

Qyaogdiserapairpendingin = 251.514.609,5837 kJ 

1
322 _ L322 Cp _ _ Cp. nd,'no;n' dT - R. - dT ~ 1435,1277 J/mol- 1435,1277 kJ/kgmol 

303 .. rpc ~ 303 R 

r322 

Qyang diserap air pendingin = mair pendingin· J303 Cp air pendingin' dT 

251.514.609,5837 kJ = ffiairpendingin' 1435,1277 kJ/kgmol 

. .. = 251.514.609,5837kJ = 175.2559090 k 01 
Illatrpendingin 1435,1277kJ/kgmol ' gm 

= 175.255,9090 kgmol. 18 kg/kgmol 

= 3.154.606,3620 kglhari 

= 131.441,9318 kg/jam 

Panas keluar langki peiarul menuju ke reaktor I (R-2JO): 

H1arutan ammonia I f
·,oll 

= m. Cp ......... ammonio. dT 
2'111 

277998,6120kg .770,0192 kJ/kgmol 
17,7391 kglkgmol 

= 12.067.369,1908 kJ 
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Panas keluar tangki pelarut menuju ke reaktor II (R-220): 

f
308 

Hlarutan armnonia2 = m. CPlaru"",ammoo;a' dT 
298 

69.728,6983 kg . 770,0192 kJ/kgmol 
17,7391 kglkgmol 

= 3.026.784,7006 kJ 

4. Reaktor I (R-210) 

Larutan ammonia 25%,35°C 

1 
ReaktorI 

KCI.2NaCl,30°C ---' 

Panas masuk reaktor I: 

Dari bucket elevator (J-122): 

CaS04.2H20 masuk reaktor I pada suhu 30°C sebanyak 27.799,8612 kg. 

Cp CaSO •. 2H20 = 46,8 kkallkmol.K = 195,8112 kJ/kgmol.K 

HCaSO •. 2H20 = 27.799,8612 kg .195,8112 kJ/kgmol.K.(303-298)K 
172 kglkgmol 

= 158.241,9820 kJ 

Dari bucket elevator (J-132): 

KCl.2NaCI masuk reaktor I pada suhu 30°C sebanyak 30.951,5897 kg. 

B-8 

1303 Cp f Cp KCI.2NaCI,30°C dT = R. - dT = 60,69 kkallkmol = 253,9270 kJlkmol 
298 R 

HKCl.2NaCI = 30.951,5897 kg .253,9270 kJ/kgmol 
191,5 kglkgmol 

= 41.041,4847 kJ 

Dari tangki pelarut NH3 (D-llO): 

Larutan ammonia masuk reaktor I pada suhu 35°C sebanyak 277. 998,6120 kg. 

Hlarutanammonial = 12.067.369,1908 kJ 
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Total entalpi masuk = HCaS04.2H20 + HKCl.2NaCI + Hlarutan ammonial 

= 158.241,9820 kJ + 41.041,4847 kJ + 12.067.369,1908 kJ 

= 12.266.652,6575 kJ 

Yang bereaksi: 

2 CaS04.2H20 + 2 KC1.2NaCI - K2S04.Na2S04 1 + 2 CaC12 + 2 NaCI + 4 H20 

161,3038 161,3038 80,6519 161,3038 161,3038 322,6076 

Hreaksi = (HK2S04.Na2S04+HCaCI2 +HNaCI+HH20) - (HCaS04.2H20+HKCI.2NaCI) 

= [(-673,15.103.80,6519 + -190,6.103.161,3038 + -98,321.103.161,3038 + 

-68,3174.1oJ.322,6076) - (-479,33.103.161,3038+-202,669.103.161,3038)] 

kkal . 4,184 kJ/kka1 

= (-122.889.594,1370 + 110.009.030,2960) kkal. 4,184 kJ/kkaJ 

= -12.880.563,8410 kkal. 4,184 kJ/kka1 

= -53.892.279,1107 kJ 

Produk keluar reaktor I pada suhu 35°C: 

25.486,0004 
HK2S04.Na2S04 = .137,2352.(308 - 298) = 11 0.682,7963 kJ 

316 

556076 
HCaS042H20 =' .195,8112.(308 - 298) = 633,0576 kJ 

172 

HCaCl
2 

= 17.904,7218.756,0312 = 121.950,7055 kJ 
111 

HNaCI = 9.436,2723.504,6992 = 81.409,8988 kJ 
58,5 

619120 
HKCl.2NaCI =' .504,9787 = 163,2598 kJ 

191,5 

HNH3 = 69.499,6530 .814,1791 = 3.328.538,9950 kJ 
17 

HH
2
0 = 214.305,8958 .754,4309 = 8.982. 165,9863 kJ 

18 

LHproduk = HK2S0 •. Na2S0. + HCaSO. 2H20 + HCael2 + HNaCI + HKCI.2NaCI + 

HNH3+HH20 

= 12.625.544,6993 kJ 
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Panas masuk = Panas keluar 

Qrnasuk = I:Hproduk + Qloss + Qyang diserap air pendingin 

Hmasuk + Hreaksi = I:Hproduk + 5%. Qmasuk + Qyang disClllp air pendingin 

12.266.652,6575 + 53.892.279,1107 = 12.625.544,6993 + 5%.(12.266.652,6575 + 

53.892.279,1107) + Qyangdiserapairpendingin 

Qyangdiserapairpendingin = 50.225.440,4805 kJ 

1
306 _ 1306 Cp _ _ CPairpendin.;n. dT - R. - dT - 226,3720 J/mol- 226,3720 kJ/kgmol 

303 ~ 303 R 

f306 
Qyang diserap air pendingin = mair pendingin. J303 Cp air pendi.gin . dT 

. .. = 50.225.440,4805 kJ = 22l.871 2583 k 01 
ffiarrpendingin 226,3720 kJ/kgmol ' gm 

= 22l.871,2583 kgmol. 18 kg/kgmol 

= 3.993.682,6491 kglhari 

= 166.403,4437 kg/jam 

5. Rotary Drum Separator I (B-212) 

dari reaktor I (R-21O) 

35°C 

ke screw conveyor (J-213) 

35°C 

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

Panas masuk rotary drum separator I: 

Dari reaktor 1 (R-210) pada suhu 3SOc: 

HK2S04.Na2S04 = 110.682,7963 kJ 

HCaS04.2H20 = 633,0576 kJ 

HCaCh = 121.950,7055 kJ 

HNaCI = 81.409,8988 kJ 

HKCI.2NaCI = 163,2598 kJ 

HNH3 = 3.328.538,9950 kJ 

Prarencana Pabrik K]804 
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HH20 = 8.982.165,9863 kJ 

+ HH10 = 12.625.544,6993 kJ 

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

Ke screw conveyor (J-213): 

HK1S04.Na2S04 = 23.820,1109. 137,2352.(308_ 298) = 103.448,0280 kJ 
316 

550628 
HCaS04.2H20 =' .195,8112.(308- 298) = 626,8554 kJ 

172 

HCaClz= 109,2056.756,0312 = 743,8094 kJ 
111 

HNaCI = 57,6576.504,6992 = 497,4315 kJ 
58,5 

03799 
HKCL2NaCI =' .504,9787 = 1,0018 kJ 

191,5 

HNH3 = 424,0309 .814,1791 = 20.308,0645 kJ 
17 

HH20 = 1.307,6035 .754,4309 = 54.805,3603 kJ 
18 

Total Hkeluar I ke screw conveyor = 180.430,5509 kJ 

Ke tangki penampungjiltrat (F-150): 

HK1S04.Na1S04 = 1.665,8895.137,2352.(308_ 298) = 7.234,7683 kJ 
316 

05448 
HCaS04.2H10 =' .195,8112.(308- 298) = 6,2022 kJ 

172 

HCaCh= 17.795,5162.756,0312 = 121.206,8961 kJ 
III 

HNaCI = 9.378,6147.504,6992 = 80.912,2327 kJ 
58,5 

61 5321 
HKCl.2NaCI = ' .504,9787 = 162,2580 kJ 

191,5 

Prarencana Pabrik K]804 
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Appendix B - Perhitungan Neraca Panas 

HNH3= 69.075,6221. 814,1791 =3.308.231,0490kJ 
17 

HH2o= 212.998,2923 .754,4309 = 8.927.360,7421 kJ 
18 

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

B-12 

Total Hkeluar = :EHkeluar ke screw conveyor + :EHkeluar ke tangki penampung filtrat 

= 180.430,2839 kJ + 12.445.114,4154 kJ 

= 12.625.544,6993 kJ 

6. Reaktor II (R-220) 

Larutan ammonia 25%,35°C 

! 
Reaktor II 

KCI.2NaCl,30°C i 
Panas masuk reaktor II: 

Dari bucket elevator (J-142): 

KCl.2NaCI masuk reaktor II pada suhu 30°C sebanyak: 28.954,4201 kg. 

J Cp KCI.2NaCI,30·C dT = R. r303 
Cp dT = 60,69 kkallkmol = 253,9270 kJ/kmol 

J298 R 

HKCl.2NaCI = 28.954,4201 kg .253,9270 kJ/kgmol = 38.393,2587 kJ 
191,5 kglkgmol 

Dari tangki pelarut NH3 (D-lI0): 

Larutan ammonia masuk reaktor II pada suhu 35°C sebanyak: 69.728,6983 kg. 

Hlarutan8IIUllOllia2 = 3.026.784,7006 kJ 

Dari screw conveyor (J-2 J 3) masuk pada suhu 3~C: 

HK2S04.Na2S04 = 103.448,0280 kJ 

HCaS04.2H20 = 626,8554 kJ 

RCaCh = 743,8094 kJ 

HNaCI = 497,4315 kJ 

Prarencana Pabrik K~04 
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HKCL2NaCl = 1,0018 kJ 

HNH3 = 20.308,0645 kJ 

HH20 = 54.805,3603 kJ 

Total Hmasuk dari screw conveyor = 180.430,5509 kJ 

B-13 

Total panas masuk = HKCl.2NaCI + Hlarutan ammonia2 + Hdari screw conveyor 

=38.393,2587 kJ + 3.026.784,7006 kJ + 180.430,5509 kJ 

= 3.245.608,5102 kJ 

Yang bereaksi: 

K2S04.Na2S04 + 2 KC1.2NaCI ..... 2 K2S04 1 + 6 NaCI 

75,3732 150,7464 150,7464 452,2392 

Hreaksi = (HK2S04 + HNaCI ) - (HK2S04.Na2S04 + HKCl.2NaC\) 

= [(-342,64.1<Y.150,7464 + -98,321.103.452,2392) - (-673,15.103.75,3732 

-202,669.l<Y. 150,7464)] kkal . 4,184 kJlkkal 

= (-96.116.356,8792 + 40.640.927,9472) kkal. 4,184 kJlkkal 

= -62.189.489,8286 kJ 

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

HK2S04 = 26.229,8736.33,1.4,184.(308 - 298) = 208.769,2923 kJ 
174 

HCaS04.2H20 = 55,0628. 195,8112.(308 - 298) = 626,8554 kJ 
172 

HCaCh= 109,2056.756,0312 = 743,8094 kJ 
111 

HNaCI = 26.513,6503.504,6992 = 228.742,1897 kJ 
58,5 

HK2S04.Na2S04 = 2,1804. 137,2352.(308_ 298) = 9,4692 kJ 
316 

HKCI.2NaCI = 86,8642.504,9787 = 229,0578 kJ 
191,5 

HNH = 17.856,2055 .814,1791 =855.185,2239kJ 
3 17 

Prarencana Pabrik K]804 
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HH
2
o= 53.604,1272 .754,4309 =2.246.700,5225 kJ 

18 

LHproduk = HK2S04 + HCaS04.2HzO + HCaClz + HNaCI + HKzS04.Na2S04 + 

HKCI.2NaCI + HNH3 + HH20 

= 3.541.006,4202 kJ 

Panas rnasuk = Panas keluar 

Qrnasuk = LHp.oduk + Qloss + Qyang diserap airpendingin 

B-14 

Hmasuk + H reaksi = Hproduk + 5%. Qrnasuk + Qyangdiserapairpendingin 

3.245.608,5102 + 62.189.489,8286 = 3.541.006,4202 + 5%.(3.245.608,5102 + 

62.189.489,8286) + Qyangdiserapairpendingin 

Qyang diserap air pendingin = 58.622.337,0017 kJ 

1.
306 _ 1.306 Cp _ _ 

CPair_dinain. dT - R. - dT - 226,3720 J/rnol- 226,3720 kJ/kgmol 
303 ~.. ~. 303 R 

f306 
Qyang diserap air pendingin = rnair pendingin. J

303 
Cp air pendingin • dT 

. .. = 58.622.337,0017 kJ = 258.964 6114 k 01 
ffiarrpendingin 226,3720 kJ/kgmol ' gm 

= 258.964,6114 kgmol. 18 kglkgmol 

= 4.661.363,0044 kg/hari 

= 194.223,4585 kg/jam 

7. Rotary Drum Separator II (8-222) 

dari reaktor IT (R-220) 
--.t 

35°C 

ke screw conveyor (J-223) 

35°C 

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

Panas masuk rotary drum separator II: 

Dar; reaktor II (R-220) pada suhu 35"C: 

Prarencana Pabrik K]804 
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HK2SO. = 208.769,2923 kJ 

HCaSO.2H20 = 626,8554 kJ 

HCaCh = 743,8094 kJ 

HNaCI = 228.742,1897 kJ 

HK2S04.Na2S0. = 9,4692 kJ 

HKCI.2NaCI = 229,0578 kJ 

HNH3 = 855.185,2239 kJ 

HH20 = 2.246.700,5225 kJ 

I:Hmasuk = HK2SO. + HCaSO •. 2H20 + HCaCI2 + HNaCI + HK1SO •. Na2S04 + 

HKCl.2NaCI + HNH3+ HH20 = 3.541.006,4202 kJ 

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

Ke screw conveyor (J-223): 

HK2S04 = 25.857,9996.33,1.4,184.(308_298) = 205.809,4660 kJ 
174 

HCaS04.2H20 = 54,9854. 195,8112.(308_ 298) = 625,9743 kJ 
172 

HCach= 5,5397. 756,0312 = 37,7314 kJ 
111 

HNaCI = 22.609,6489.504,6992 = 195.061,0549 kJ 
58,5 

HK2S04.Na2S0 4 = 0,1082. 137,2352.(308 - 298) = 0,4699 kJ 
316 

HKCI.2NaCI = 4,4256.504,9787 = 11,6702 kJ 
191,5 

HNH3 = 906,2399 .814,1791 = 43.402,4462 kJ 
17 

HH
2
0 = 2.718,7199 .754,4309 = 113.949,2389 kJ 

18 

I:Hkeluar I ke screw conveyor = 558.898,0519 kJ 

Prarencana Pabrik K}804 
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Ke tangki penampungjiltrat (F-150): 

371,8740 
HK2S0. = 174 .33,1.4,184.(308-298) = 2.959,8264 kJ 

00774 
HCaS04.2H20 =' .195,8112.(308 - 298) = 0,8812 kJ 

172 

103,6659 
HCaCI2 = III .756,0312 = 706,0780 kJ 

HNaCI = 3.904,0014.504,6992 = 33.681,0752 kJ 
58,5 

2,0722 
HK2S04Na2S04 = .137,2352.(308 - 298) = 8,9993 kJ 

316 

824386 
HKCI.2NaCI =' .504,9787 = 217,3877 kJ 

191,5 

HNH = 16.949,9656 .814,1791 = 811.782,8081 kJ 
3 17 

HH20= 50.88~,:073 .754,4309 =2.132.751,3126kJ 

1:Hkeluar II ke tangki penampung filtrat = 2.982.108,3683 kJ 

l:Hkeluar = 1:Hkeluar ke screw conveyor + 1:Hkeluar ke tangki penampung filtrat 

= 558.898,0519 kJ + 2.982.108,3683 kJ = 3.541.006,4202 kJ 

8. Tangki Pelarut (F-224) 

Air (peJarut), 30°C 

dari screw conveyor_~ 
(J-223), 35°C 

Pana5 masuk tangki pelarut: 

Dari screw conveyor (J-223) pada suhu 3SOC: 

HK2s0. = 205.809,4660 kJ 

HCaS04.2H20 = 625,9743 kJ 

HeaCI1 = 37,7314 kJ 

Prarencana Pabrik K2S04 
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HNaCI= 195.061,0549 kJ 

HK2S04.Na2S04 = 0,4699 kJ 

HKCI.2NaCI = 11,6702 kJ 

HNH3 = 43.402,4462 kJ 

HH20 = 113.949,2389 kJ 

Total Hmasuk dari rotary drum separator II = 558.898,0519 kJ 

Dari utilitas: 

Air (pelarut) masuk pada suhu 30°C: 

J Cpair, 30°C dT = R. f303 Cp dT = 377,5873 llmol = 377,5873 kJ/kgmol 
J298 R 

J
303 J303 Cp fLir =m. CpdT =m. R. -dT 
298 298 R 

= 256.840,0000 kg x 377 5873 kJ/k 01 = 5.387.751 2296 kJ 
18 kg/kgmol ' gm , 

Total Hmasuk tangki pelarut = 558.898,0519 kJ + 5.387.751,2296 kJ 

= 5.946.649,2815 kJ 

Panas pelarutan: 

QK
1
S0

4 
= -6,32 kkal/gmol. 25.857,9996 kg .103 ~.4,184 kJ/kkal 

174 g/gmol kg 

= -3.929.655,0601 kJ 

_ 54,9854 3 _ 
QCaS042H10 - -0,18. .10 .4,184 - -240,7593 kJ 

172 

_ 5,5397 3 _ 
QCaCh - 4,9. .10 .4,184 - 1023,1776 kJ 

111 

QNaCI = -1,164. 22.609,6489. 103.4,184 = -1.882.272,9819 kJ 
58,5 

_ 0,1082 3 _ 
QKZS04.Na2S04 - -6,04. .10 .4,184 - -8,6530 kJ 

316 

4,4256 3 
QKCI.2NaCI = -5,568. .10 .4,184 = -538,3867 kJ 

191,5 

Prarencana Pabrik KiS04 
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906,2399 3 
QNH3 =-8,4. 17 .10 .4,184 =-1.873.549,7076kJ 

Total Qsolution = -7.685.242,4310 kJ 

Keluar dari tangki pelarut pada suhu T 1- menuju ke tangki kristalisasi (D-230): 

25.857,9996 
HK2SO. = .33,1.4,184.(T2 - 298) kJ 

174 

54,9854 
HCaS042H20= . 195,8112.(T2 -298) kJ 

172 

55397 T, 
HCaCI2 =' .4,184. fI6,9+0,00386T dT kJ 

111 298 

HNaCI = 22.609,6489.4,184. f 10,79 + 0,0042 T dT kJ 
58,5 298 

0,1082 
HK2SO •. Na2SO. = .137,2352.(T2 - 298) kJ 

316 

44256 T, 
HKCL2NaCI =' .4,184. f 10,93 + 0,00376T dT kJ 

191,5 298 

906,2399 T

f
, -3 ...{i 2 

HNH3= .8,314. 22,626-100,75.10 T+192,71.10 T dT kJ 
17 298 

HH20= 259.55:~7199 .8,314.f8,712+1,25.1O-3 T-0,18.1O-6 T 2 dT kJ 
298 

Panas masuk = Panas keluar 

Hmasuk + Qsolution = lIJceluar + Qloss 

5.946.649,2815 kJ + 7.685.242,4310 kJ = lIJceluar+ 10% 7.685.242,4310 kJ 

lIJceluar = 12.863.367,4694 kJ 

Trial T2 = 36,2°C : 

HK2s04 = 20.580,9466 x (309,2 - 298) = 230.506,601882 kJ 

HCaSO •. 2H20 = 62,5974 x (309,2 - 298) = 701,0911637 kJ 

HCaCI2 = 0,0499 x 846,8635 = 42,2645922 kJ 

HNaCI = 386,4897 x 565,3812 = 218.514,024387 kJ 

Prarencana Pabrik K]804 
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HK2S04.Na2S04 = 0,0470 x (309,2 - 298) = 0,5262883 kJ 

HKCl2NaCI = 0,02311 x 565,6818 =13,0730098 kJ 

HNH3 = 443,2046 x 109,7932 = 48.660,859853 kJ 

HH20 = 119.887,2887 x 101,6390 = 12.185.219,3444 kJ 

LH.teluar = 12.683.657,7855 kJ -> trial dianggap cocok 

Panas masuk = Panas keluar 

LHmasuk + Qsolution = LHkeluar + <hos. 

5.946.649,2815 kJ + 7.685.242,4310 kJ= 12.683.657,7855 kJ + Qloss 

Qloss = 948.233,9270 kJ 

9. Tangki Kristalisasi (D-230) 

B-19 

dari tangki ke rotary drum separator 

pelarut (F-224), 36,2°C --1L-___ -'~ III (H-232) 

Panas masuk tangki kristalisasi: 

Dari tangki pelarut (F-224) pada suhu 36.:re: 

HK2s04 = 20.580,9466 x (309,2 - 298) = 230.506,601882 kJ 

HCaS04.2H20 = 62,5974 x (309,2 - 298) = 701,0911637 kJ 

HCaCh = 0,0499 x 846,8635 = 42,2645922 kJ 

HNaC\ = 386,4897 x 565,3812 = 218.514,024387 kJ 

HK2S04.Na2S04 = 0,0470 x (309,2 - 298) = 0,5262883 kJ 

HKCI.2NaCI=0,02311 x 565,6818 =13,0730098 kJ 

HNH3 = 443,2046 x 109,7932 = 48.660,859853 kJ 

HH20 = 119.887,2887 x 101,6390 = 12.185.219,3444 kJ 

LHmasuk = 12.683.657,7855 kJ 

Panas kristalisasi: 

Panas kristalisasi = - Panas pelarutan: 

Prarencana Pabrik K;p04 
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QK2SO. = -(-6,32 kkaVgmoL 25.857,9996 kg .103 ~.4,I84 kJlkkal ) 
174 glgmol kg 

= 3.929.655,0601 kJ 

54,9854 3 
QCaSO.2H20 = -(-0,18. .10 .4,184 ) = 240,7593 kJ 

172 

5,5397 3 
QCaCh =-(4,9. .10.4,184)=-1023,1776kJ 

111 

QNaCI = -(-1,164. 22.609,6489.103.4,184) = 1.882.272,9819 kJ 
58,5 

_ 0,1082 3 _ 
QK2S0.Na2S0. - -(-6,04. .10 .4,184 ) - 8,6530 kJ 

316 

QKCl.2NaCI = -(-5,568. 4,4256. 103.4,184) = 538,3867 kJ 
191,5 

~ 906,2399 3 _ 
QNH3 - -(-8,4. 17 .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 JlJ (H-232): 

25.857,9996 
HK2S0. = .33,1.4,184.(278 - 298) = - 411.618,9319 kJ 

174 

549854 
HCaSO.2H20 =' .195,8112.(278 - 298) = - 1.238,2622 kJ 

172 

55397 
HCaCI2=' .(-1507,2174)=-75,22IOkJ 

111 

HNaCI = 22.609,6489.(_10041265) = - 388.084 5746 kJ 
585 ' , , 

0,1082 
HK2so •. Na2S0. = .137,2352.(278 - 298) = - 0,9389 kJ 

316 

44256 
HKCl.2NaCI =' .(-1005,2378) = - 23,2312 kJ 

191,5 

HNH3 = 906,:~99 .(-1.596,3814) = - 85.100,2677 kJ 

Prarencana Pabrik K]804 
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HH20= 259.558,7199 .(-1.506,0086) =-21.716.537,1292k1 
18 

LHkeluar = HK2S04 + HCaS04.2H20 + HCaCl2 + HNaCi + HK2S04.Na2S04 + 

HKC1.2NaCI + HNH3+ HH20 = - 22.602.678,5567 k1 

Panas masuk = Panas keluar 

B- 21 

LHmasuk = LHkeluar + Qm.lalisasi + Qyang diserap air pendingin 

12.683.657,7855 kJ = - 22.602.678,5567 kJ+ 7.685.242,4310 kJ + Qyangdisenpair pendingin 

Qyangdiserapairpendingin = 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: 

J Cpairpcudingin = R r277 Cp dT = 699,8995 J/mol = 699,8995 kJ/kgmol 
J268 R 

CPethylene glycol. t:.. T = 92,8538 kJ/kgmol.K x (277-268)K = 853,6842 kJ/kgmol 

Qsuplai = dRair pendingin = m. Cpo d T 

27.601.093,9112 = m x(0,973.699,8995+0,027.853{J842) 
(0,973.1~0,027.62) 

m =- 752.231,4055 kg 

m.ir = 90% 752.231,4055 kg = 677.008,2649 kg 

ffiethy\eneglycol = 10% 752.231,4055 kg = 75.223,1406 kg 

10. Rotary Drum Separator In (H~232) 

dari tangki kristalisasi 

(D-230), soC 

ke pembuangan, SoC 

Panas masuk rotary drum separator III: 

Dar; tangki kristalisasi (D-230) pada suhu SOC: 

Prarencana Pabrik K]804 

ke screw conveyor (J-233), 

SoC 



Appendix B -- Perhitungan Neraca Panas 

25.857,9996 
HK2s04 = .33,1.4,184.(278 - 298) = - 411.618,9319 kJ 

174 

549854 
HCaS04.2H20 =' .195,8112.(278 - 298) = - 1.238,2622 kJ 

172 

55397 -
HCaCI2=' .(-1507,2174) =-75,221OkJ 

111 

HNaCl = 22.609,6489.(_1004,1265) = - 388.084,5746 kJ 
58,5 

0,1082 
HK2S04.Na2S0. = .137,2352.(278 - 298) = - 0,9389 kJ 

316 

44256 
HKCL2NaCl =' .(-1005,2378) = - 23,2312 kJ 

191,5 

HNH3 = 906,~~99 .(-1.596,3814) = - 85.100,2677 kJ 

HH2o= 259.558,7199 .(-1.506,0086) =-21.716.537,1292kJ 
18 

I:Hmasuk = HK2S04 + HCaS04.2H20 + HCaCh + HNaCl + HK2S04.Na2S04 + 

HKCL2NaCl + HNH3 + HH20 = - 22.602.678,5567 kJ 

Panas keluar rotary drum separator III: 

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

HK2s04 = 25.137,5530.33,1.4,184.(278 - 298) = - 400.150,5483 kJ 
174 

543886 
HeaSO.2H20 =' .195,8112.(278 - 298) = - 1.238,3601 kJ 

172 

00393 
HCaCl2 =' .(-1507,2174) = - 0,5336 kJ 

111 

HNaCl = 160,5194.(_10041265) = - 2.7552442 kJ 
585 ' , , 

HK2S04.Na2S04 = 7,68.10-4 .137,2352.(278 - 298) = - 6,67.10-3 kJ 
316 

00314 
HKCL2NaCl =' .(-1005,2378) = - 0,1648 kJ 

191,5 

Prarencana Pabrik K:J804 
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HNH3= 6,4339 .(-1.596,3814) =-604,1740kJ 
17 

HH20 = 1.824,7623 .(-1.506,0086) = - 152.672,6509 kJ 
18 

I:Hkeluar I = HK2SO. + HCaSO •. 2H20 + HCaCh + HNaCI + HK2S0 •. Na2S0. + 

HKCl.2NaCI + HNH3 + HH20 = - 557.421,6826 kJ 

Ke pembuangan pada suhu S'C: 

HK2S0. = 720,4466.33,1.4,184.(278 - 298) = -12.214,6551 kJ 
174 

05968 
HCaSO •. 2H20 =' .195,8112.(278 - 298) = - 13,5884 kJ 

172 

55004 
HCaCI2=' .(-1507,2174) =-74,6874kJ 

111 

HNaCI = 22.449,1295.(_1004 1265) = -386.0756019 kJ 
585 ' , , 

0,1074 
HK2S0 •. Na2S0. = .137,2352.(278 - 298) = - 0,9329 kJ 

316 

HKCL2NaCI = 4,3942.(_1005,2378) = - 23,0664 kJ 
191,5 

HNH3 = 899,8060 .(-1.596,3814) = - 84.496,0919 kJ 
17 

HH
2
0 = 257.715,9576 .(-1.506,0086) = - 21.562.358,2502 kJ 

18 

I:Hkeluar II = HK2SO. + HCaSO •. 2H20 + HCaCh + HNaCI + HK2S0 •. Na2S0. + 

HKCL2NaCI + HNH3 + HH20 = -22.045.256,8741 kJ 

Total Hkeluar = I:Hkeluar I + I:Hkeluar II 

= - 557.421,6826 kJ + (-22.045.256,8741 kJ) 

= - 22.602.678,5567 kJ 

Prarencana Pabrik KzS04 
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11. Rotary Dryer (B-240) 

Udara panas, 1000e 
dari screw conveyor 

kristal K2S04, 300e 
ke screw conveyor (J-241) 

Panas masuk rotary dryer: 

Dari srew conveyor (J-233) pada suhu S'C: 

HK1SO. = 25.137,5530 .33,l.4,184_(278 - 298) = _ 400.150,5483 kJ 
174 

HCaS04.2H10= 54,3886. 195,8112.(278_298) =-1.238,3601 kJ 
172 

00393 
HCaCI1 =' .(-1507,2174) =- 0,5336 kJ 

III 

HNaCI = 160,5194.(_1004 1265) = - 2.755 2442 kJ 
585 ' , , 

HK2S04.N~SO. = 7,68.10-4 .137,2352.(278 _ 298) = _ 6,67.10-3 kJ 
316 

HKCI.2NaCI = 0,0314.(_1005,2378) = - 0,1648 kJ 
191,5 

HNH3 = 6,4339 .(-1.596,3814) = - 604,1740 kJ 
17 

HH10 = 1.824,7623 .(-1.506,0086) = - 152.672,6509 kJ 
18 

~Hmasuk = HK2S04 + RCaS04.2H20 + RCaCh + HNaCl + HK2S04.Na1SO. + 

HKCI.2NaCI + HNH3 + HH10 

= - 557A21,6826 kJ 
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Produk keluar dari rotary dryer pada suhu 30°C: 

Ke screw conveyor (J-241): 

25.011,9010 
HKlSO. = .33,1.4,184.(303 - 298) = 99.537,5912 kJ 

174 

541167 
HCaSO •. 2HzO = ' .195,8112.(303 - 298) = 308,0423 kJ 

172 

HCaCll = 0,0391.377,8137 = 0,1331 kJ 
III 

HNaCI = 159,7170.252,1299 = 688,3663 kJ 
58,5 

HKlS04.NazSO. = 7,64.10-4 .137,2352.(303 - 298) = 1,66.10.3 kJ 
316 

00312 
HKCl.2NaCI =' .252,2927 = 0,0411 kJ 

191,5 

HNH = 0,0883 .405,4234 = 2,1058 kJ 
3 17 

HH 0 = 25,2896 .377,0969 = 529,8128 kJ 
1 18 

LHkeluar I = HKZS04 + HCaS04.2H20 + HCaCI2 + HNaCI + HK2S04.NazS04 + 

HKCL2NaCI + HNH3 + HH20 

= 101.066,0943 kJ 

Ke cyclone separator (H-243): 

HK2s04 = 125,652°.33,1.4,184.(313_298) = 1500,1376 kJ 
174 

HCaS04.2HzO= 0,2719 195,8112.(313_298) =4,6431 kJ 
172 

HCaCIz = 0,0002 .1208,679 = 2,18.10.3 kJ 
III 

HNaCI = 0,8024.838,2327 = 11,4974 kJ 
58,5 

-I 

HK _0.0410 ~-~ -2610·5 kJ zSO •. NaZS04- 137._-,5 .. (313-298) - ,. 
316 

HKCI.2NaCI = 0,0002.830,4525 = 8,7.10-4 kJ 
191,5 
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HNH3 = m. R. r303 
Cp dT + m. A = 0,0883.(536,4032 + 14.200 x 2,326) 

J298 R 17 

= 2.174,3437 kJ 

HH20 = m. R. r303 
Cp dT + m. A = 25,2896.(487,9871 +2.405,8981) 

J298 R 18 

= 61.570,1417 kJ 

IHkeluar II = HK2SO. + HCaS04.2H20 + HCaCI2 + HNaCI + HK2S0 •. Na2S0. + 

HKC1.2NaCI + HNH3 + 0020 

= 63.260,7666 kJ 

Panas mas uk = Panas keluar 

IRmasuk + Qsuplai = Ifueluar I + IRkeluar II + Otoss 

IRmasuk + Qsuplai = llikeluar I + Ifueluar II + 10% . Qsuplai 

B-26 

- 557.421,6826 kJ + Qsuplai = 101.066,0943 kJ + 63.260,7666 kJ + 10%. Qsuplai 

Qsuplai = 801.942,8261 kJ 

Otoss =10% . 801.942,8261 kJ = 80.194,2826 kJ 

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

Cpudara, lOo·e = 1,0100 kJ/kg.K 

Cpudara, 400e = 1,0048 kJ/kg.K (Geankoplis, 1993, tabel A.3-3) 

Qsuplai = 6.Hooa... = mudara. (CPudara). 6. T 

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

mudara = 13.267,5340 kg 

12. Heater (E-246) 

Udara kering, 30°C Udara panas, 100°C 

Kondensat 
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Panas masuk: 

Mfudara [ = mudara. CPudara. ~ T 

= 13.267,5340 kg 1,0048 kJ/kg.K . (30-25)K 

= 66.656,0909 kJ 

Panas keluar: 

~ra II = mudara· CPudara. ~ T 

= 13.267,5340 kJ (1,0048+ 1,0100)/2 kJ/kg.K. (100-25)K 

= 1.002.428,5314 kJ 

Panas masuk = Panas keluar 

~ I + Qsuplai = ~Hudara II + Qloss 

66.656,0909 kJ + Qsuplai = 1.002.428,5314 kJ + 10% . Qsuplai 

Qsuplai = 935.772,4405 kJ + 10% . Qsuplai 

Qsuplai = 1.039.747,1561 kJ 

Qloss= 10%. Qsuplai = 10%. 1.039.747,1561 kJ = 103.974,7156 kJ 

Digunakan steam 4,5 bar; 298,4°F = 148°C: 

A.team = 911,22 Btu/Ibm (Kern, 1965, p.816) 

= 2.119,5 kJ/kg 

. _Q-=.su:.:!p:.::.;la-=.i 1.039.747,1561 kJ J adl, kebutuhan steam = 
A 2.119,5kJ/kg 

= 490,5625 kglhari 

13. Menara Distilasi (D-I60) 

i 
Distilat, 8°C, 5,5 atm 

Liquid feed dari 
----.r 

tangki penarnpung filtrat 

35°C, 6 atm 

Bottom, 218°C, 6,17 atm 

Prarencana Pabrik K2S04 
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Kondisi Operasi : 

P inlet = 6 atm = 88,2 psi a 

T inlet = 35°C 

Komposisi Menara Distilasi: 
~ 

Masuk kmol 

2,1372 

NaCI 227,0533 

CaS04.2H20 3,62.10-3 

K2S04Na2S04 5,2784 

KCI.2NaCI 0,7518 

CaCh 161,2540 

Ammonia 5.060,3287 

H2O 14.660,2055 

Perhitungan Tekanan dan Suhu: 

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

Keluar 

Distilat: 

Ammonia 

Bottom: 

K2S04 

NaCI 

CaS04.2H2O 

K2S04Na2S04 

KC1.2NaCI 

CaCh 

Ammonia 

H2O 

M> = P bottom - P puncak = 5 psia ...... (1) 

. _ P puncak + P bottom _ . 
P Operasl - 2 - 88,2 pSla ....... (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 

B-28 

kmol 

5060 

25,4271 

5085,4271 

2,1372 

227,0533 

3,62.10-3 

5,2784 

0,7518 

161,2540 

0,3287 

14634,7784 

15031,5854 

P distilat = P puncak - 5 psia = 85,7 psia- 5 psia = 80,7 psia = 5,5 atm 
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Suhu Bubble Point Feed = 35°C = 308 K; P = 6 atm 

A1encari pal: 

- untuk air 

In(PvplPc) = (l-xrl[(vp A)x + (VPB)xl
,5 + (VPC)x3 + (VPD)x6

] 

In(Pvp/Pc) = (l-xyl[(-7,76451)x + (l,45838)XI
•
5 + (-2,77580)x3 + (-1,23303)x6

] 

dimana: x = 1 - TfTc (prausnitz, 1988, eq. 1, p.657) 

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

- untuk ammonia 

In PVP = VPA- VPBfT + VPC x In T + VPD x PVPfT2 

In PVP = 45,327 - 4.104,67rr + (- 5,146) x In T + 615 x pvprr2 

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

Meneari ydengan metode Margules: 

In 11 = xl [Al2 + 2 (A21 - A 12) xd 

In 12 = Xl2 [A21 + 2 (Al2 - A21 ) X2] 

(Smith, 1996, eq. 11.830 p.377) 

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

Dengan harga Al2 = 1,35 dan A21 = 0,7 diperoleh: 

11 = 1,7537 dan 12 = 1,1160 

Zat Zi=Xi psat, atm y Ki = y.psatj P Vi = Ki. Xi 

NH3 0,2566 13,2248 1,7537 3,8654 0,9919 

Air 0,7434 0,0700 1,1160 0,0 130=Kc 0,0097 

LXi= 1 
, 

LVi = 0,9972:::>1 ! 

I 
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 = 5,5 atm 

Zat Zi=Xi psat,atm Ki =p>al/ P Yi=Ki.X~ 
NH3 0,995 5,6250 1,0227 1,0176 ! 

I 

Air 0,005 0,0326 0,0059 2,96.10 : 

I 

LXi = 1 LVi = 1,0176 '" 1 
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Suhu Dew Point Distilat = 21'C 

P = 5,5 atm 

Zat Zi = Yi psa" atm 

NH3 0,995 10,3267 

Air 0,005 0,0561 

LYi=1 

Suhu Bubble Point Bottom = 218°C 

P = 6,17 atm 

Zat Zi =Xi P"', atm 

NH3 2,25.10"' 422,220 

Ki = psa,/ P 

1,88413 

0,0102=Kc 

Ki = psa,/P 

68,4311 

Air 0,9999 6,1438 0,9958=Kc 

, LXi=1 
I i 

Perhitungan Jumlah Stage Minimum: 

B-30 

Xi = YilKi (Xi =K}{c 

0,5281 184,7168 

0,4905 1 

LXi =1,0186 .. 1 

Yi=Ki. Xi (Xi =K}{c 

1,54.10"3 68,7197 

0,9957 1 

LYi =0,9972 .. 1 

(Geankoplis, 1997, eq.lI.7-13, p. 683) 

(lLK.avg = .J184,7186.68,7197 = 112,6668 

log uU<.avg 

(Geankoplis, 1997, eq.l1.7-12, p. 683) 

10 [(0,
995X 0,9999 )] 

g 0,005 2,25.10-5 

N = = 3,3856 stage 
m log 112,6668 

Perhitungan Reflux Ratio: 

1 "uj.xjf 
-q=L..J 

u -9 
I 

(Geankoplis, 1997, eq. 1 1.7-19, p. 686) 

Suhu untuk menentukan <xi adalah rata-rata suhu dew point distilat dan suhu 

bubble point bonom. 
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T= 27+218 = 1225°C=2525°F 
2 ' , 

K
. y.Psat 
1--'---

P 

Ki 
u·=

I Kc 

Xio y Psat Ki 

NH3 0,2566 0,995 1,7537 92,7708 27,1154 

Air 0,7434 0,005 1,1160 0,6700 0,1246=Kc 
-"-.~, '-'---"---'-"---~"----'---'-----'---'-'-'--'--- - --- .... _ .... _.--,. 

l= 1 l= 1 

I-I = 55,8412 + 0,7434 
217,6196-6 1-6 

Dengan trial dan error didapat e = 3,8460 

B- 31 

_.-._--- .. _. -- -- .. -.-' ... -~---.- .. - .. ---------.-

217,6196 55,8412 216,5315 

1,0000 0,7434 0,005 

(Geankoplis, 1997, eq.ll. 7-20, p. 687) 

216,5315 + 0,005 =10111 
217,6196-3,8460 1-3,8460 ' 

Rm =0,0111 

R = 1,2 .Rm = 1,2.0,0111 = 0,0134 (Walas, 1990, p. 382) 

Perhitungan Stage Aktual: 

Dengan menggunakan rules of thumb dari Walas, 1990, p.382, yaitu jumlah 

stage aktuaI = 2. jumlah stage minimum, diperoleh: 

N = 2. Nm = 2. 3,3856 = 6,7712 ~ 7 stage 

Perhitungan Letak Feed Tray: 

[( ) ( )2] N XHK.F B XLK.B 
log-"=0,206.log -- .-. --

N, XUC.F D XHK.D 

(Geankoplis,I997,eq.lI.7-21,p.687) 
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log No = 0,206.l0g [(0,7434).14.635,1071.(2.25.1O-
5 )2] 

Ns 0,2566 5.085,4271 0,005 

log No = -07771 
N ' s 

N. =0,1671...(1) 
Ns 

Ne + Ns = 7 ~ Ne =0 7 - Ns ... (2) 

Dari substitusi persamaan 1 dan 2 didapat : 

Ne = 1 

Ns =7 

Jadi feed tray berada 1 stage dari puncak 

Perhitungan Beban Kondenser: 

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

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

Komposisi Reflux = Komposisi Distilat, terdiri dari : 

NH3 = 0,995. 68,1447 =0 67,8040 kmol = 1.152,6680 kg 

Air = 0,005.68,1447 = 0,3407 kmol = 6,1326 kg 

Beban kondenser: Qc = '). distilat + '). reflux 

'). distilat = '). NH3 + '). Air (pada 27"C) 

B-32 

= 19334670,4214 Jlkmol.5060 kmol + 43450783,9478 Jlkmo1.25,4271 kmol 

= 97833432,3323 kJ + 1104827,4285 kJ 

= 98938259,7608 kJ 

'). reflux = R. '). distilat = 0,0134. 98938259,7608 kJ = 1325772,6808 kJ 

Qc = 98938259,7608 kJ + 1325772,6808 kJ = 100264032,4416 kJ 

Perhitungan Entalpi Masuk: 

UntukNH3: 

298 

Hid = n. R. f Cp dT 
308 R 

Prarencana Pabrik K}S04 
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= 5060,3287 krnol. -814,1791 kJlkmol 

= - 4120013,8667 kJ 
d HNH3 = HI = - 4120013,8667 kJ 

B-33 

Dengan cara yang sarna dapat memperoleh ental pi masuk untuk zat lain: 

Zat Hin, kJ 
K2S04.Na2S04 -7243,8228 

CaCh - 121913,0551 
NaCI - 114593,6189 

CaS04.2H2O -7,0884 
KCl.2NaCI - 379,6429 

K2S04 -2959,8168 
NH3 - 4120013,8667 
Air - 11060112,0295 

Total - 15427222,9411 

Perhitungan Entalpi Distilat: 

UntukNH3: 

2S1 C 
Hid = n. R. f .-.£. dT 

298 R 

= 5060 kmol. -1357,7974 kJlkmol 

= - 6870454,8440 kJ 
'd HNH3 = HI = - 6870454,8440 kJ 

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

Dengan cara yang sarna dapat rnernperoleh ental pi distilat untuk zat lain: 

Zat Hou!, kJ 
NH3 - 6870454,8440 
Air - 32528,8287 

Total - 6902983,6727 

Perhitungan Entalpi Bottom: 

UntukNH3: 

491 

Hid = fl. R. f Cp dT 
298 R 

= 0,3287 kmol. 21613,6795 kJlkmol 

= 7104,4224 kJ 

HNH3 = Hid = 7104,4224 kJ 

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

Zat Hout, kJ 
K2S04.Na2S04 139805,7800 

CaCh 2398912,3940 
NaCI 271913,2895 

CaS04.2H20 136,8055 
KCl.2NaCI 7535,9718 

K2S04 57124,4648 
NH3 7104,4224 
Air 215492941,1460 

Total 218375474,2740 

Perhitungan Beban Reboiler: 

HF + QR = Ho + HB + Qc 

QR=Ho+HB+QC-HF 

= (-6902983,6727) + 218375474,2740 + 100264032,4416 - (15427222,9411) 

= 296309300,1018 kJ 

• 8 R P U SI • ~ • ~ ~ 
.......... Katoliir WiCwa MantIala 
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:4ppendix C- Perhilungan Spesifikasi Peralalan 

APPENDIXC 

PERIUTUNGANSPESWIKASIPERALATAN 

1. Tangki Penyimpan NH3 Cair (F-114) 

C-1 

Fungsi : Untuk meyimpan NH3 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 

JumIah 

: 86.931,8276 kglhari x 2,2Iblkg= 191.250,0207Iblhari 

: 1 buah 

Perhitungan: 

In PVP = VPA - VPBrr + VPC x In T + VPD x pvprr2 

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

In PVP = 45,327 - 4.104,67/303 + (- 5,146) x In 303 + 615 x PVP/3032 

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 barn = 11,5 atm = 169,05 psia :::; 170 psia 

PNH3, 300C = sg. pH20, 30°C (Peny, 1984, tab.3-1, p.3-7) 

= 0,5971 x 995,68 kglm3 = 594,5205 kglm3 = 37,1146 Ib/ft3 

Volume larutan total = 191.250,0207Ib/harix7hari = 36.070,7146 ft3 
37,11461b/ft3 

Dari Ulrich, 1984, p. 433: 

h=(I-I,5)xD 

Diambil tinggi liquida Ch) = 1,25.diameter tangki CD) 

Volume larutan = volume silinder + volume elipsoidal 

= X/4 x D2 x h + 0 000076 x D3 , 

36.070,7146 ft3 = X/4 x D2 x 1,2S.D + 0,000076 x D3 

D = 33,2435 ft:::; 33,5 ft 

Prarencana Pabrik K~04 
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h = 41,875ft 

Asumsi : Volume ruang kosong = 25% Volume larutan 

Volume total = 1,25 x (m'4 x 33,52 x 41,875 + 0,000076 x 33,53) 

= 46.140,0379 ft3 

Volume tangki = volume silinder + volume ea + volume eb 

46.140,0379 ft3 = m'4 x D2 x H + 0,000076 x D3 + 0,000076 x D3 

= m'4 x 6 52 x H + 0 000076 x 6 53 + 0 000076 x 6 53 , , " , 

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

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

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

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

fallowable = 18.750 Ib/in2 

E = 0,85 

c=1/2in 

P = p x h = 37,11461b/ft
3 

x 41,875 ft = 10 7929 i 
144 144 ' Ps 

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

Pdesain = 1,2 x Pop = 1,2 x 180,7929 = 216,9514 psia 

Perhitungan tebal rurup atas: 

k=a/b=211 =2 

C-2 

V = 1/6 x (2 + ~) = 1/6 x (2 + 22) = 1 (Brownell & Young, 1959, eq. 7 .56, p.133) 

t -_ PxDxV +c 
'ea (Brownell & Young, 1959, eq. 7.57, p.133) 

(2 x f x E - 0,2 x P) 

= 216,95141b/in
2 

x 33,5.12 in x 1 + 1/2 in = 3,2399 in::: 3 1/2 in 
(2 X 18.7501b/in2 x 0,85 - 0,2 x 216,95 14 Ib/in 2 

Perhitungan teba! shell: 

- PxD 216,95141b/in
2

x33,5.12in 1/2' -32361' -3 1/ • 
tshell- +c= + m -, In- 21n 

_ 2xfxE 2x18.7501b/in 2 xO,85 
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Perhitungan tebal tutup bawah: 

k=a/b=211 =2 

C-3 

V = 116 x (2 + ~) = 116 x (2 + 22) = 1 (Brownell & Young, 1959, eq.7.56, p.133) 

PxDxV 
teb= +c (Brownell & Young, 1959, eq.7.57, p.l33) 

(2 x f x E - 0,2 x P) 

216,95141b/in
2 

x33,5.12inxl 1/2· 32399· 3 1/. + m=, m:::; 2m 
(2 x 18.750 Ib/in 2 x 0,85 - 0,2 x 216,95141b/in 2 

2. Vaporizer (V-Il2) 

Fungsi : Menguapkan ammonia cair dari tangki penyimpan NH3 (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 kglm3 (Perry, 1984) 

Volume liquid = (86.93 L8276 + 21.732,95~) kg/hari = 7 6365m3 = 269 6720ft3 

592,8994kglm 3 x 24 jam/hari' , 

Volume liquid = 80 % Volume tangki 

Volume tangki = 323,6064 fe 
Jenis tangki: tangki silinder vertikal dengan tutup atas dan bawahjenisjlanged 

and dished head 

Diambil: H = 2 D 

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

V = ( 71:. D~2.Hs )+(2.0,OO0049.Di3) 

323,6064 fe = 1,5708 Di3 + 9,8.10-5 De 

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

Hs = 12 ft = 3,6576 m 

r= 3 ft 

(Brownell & Young, 1959) 

Berdasarkan lflrich, 1984, tabA-7, p.94 : D = 4 m dan H = 16 m 
~ ttax: 1TlQ}( 
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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 

c = 0,5 (Brownell & YOWlg, 1959) 

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

P.r 
!shell +c (Ulrich, 1984, eq. 4-113) 

0,9.f -0,6.P 

203,2704.3.12 + 0,5 
0,9.13.300- 0,6.203,2704 

= 0,7059 in::::; 7/8 in 

Perhitungan tebal tutup: 

Do = Di + 2. !shell = 5,9060.12 + 2. 5h6 = 71,497 in ~ 72 in 

E = 0,8 (Double Welded Butt Joint) (tabel13.2, Brownell & YOWlg, 1959) 

icr/rc = 0,025 - 0,19 (Brownell & YOWlg, 1959) ditetapkan icr/rc = 0,1 

W = .!...~+JiO) = 1,5406 
4 

P.rc.W 
th = +c 

2. f.E - 0,2.P 

~ = 203,2704x (4,37510,1) x l,5406 + 0 5 
2x\3.300xO,8-0,2x203,2704 ' 

Perhitungan tinggi tutup: 

Do= 72 in 

(Brownell & YOWlg, 1959, eq. 7.76) 

(Brownell & YOWlg,1959, eq. 7.77) 

Dari Brownell & Young tabel5.7 diketahui untuk t = 1/4 in, icr = 4,375 in, r = 

43,75 in dan sf= 2 in 

Di = Do - 2.t = 71,5 in 

Di. 3162' AB= --lcr = 5 In 
2 ' 
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--------------------~--

Be = T - ieT = 39,375 in 

Kedalaman dish (b) = r - ~(Be) - (AB) = 20,2926 in 

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

Perhitungan tinggi 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/hari 

= 5.470.863,5274 BTU/jam 

Tsteam = 298,4"F = 148°e 

Dari Kern, 1965,tab.7, p.816 didapat Asteam = 2.119,5kJ/kg = 911,2210BTU/lb 

Feed masuk vaporizer pada suhu 300 e 

Feed keluar vaporizer pada suhu 38°e 

Tavg = 148°e = 298,4"F 

t =(86+100,4)=932°F 
~vg 2 ' 

oM\ = 298,4 - 86 = 212,4"F 

~h = 298,4 - 100,4 = 198"F 

~tLM1D= ~tl-~t2 = 212,4-198 =20511580 F 

In( ~J lnell:~4) , 
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~~----------~~~--,~---------------------------

Digunakan pipa 3 in sch. 40, 24 ft 

Fluida Panas: Steam (Bagian Tube) Fluida Dingin: NH3 carr (Bagian tangki) 

Hio = 1500 Btu/jam.ft<."F Trial ho = 80 Btu/jam.ft<."F 

hio 
tw = t..vg + h· h (Tavs - t.Vg ) 

10+ 0 

tw = 93,2 + 1500 (298,4 - 93,2) 
1500+80 

= 288,0 101°F 

_ (tw +tovg) _ (288,0101+93,2) 
tr- -

2 2 

= 190,6051 "F 

Dari Kern, 1965, fig. 10.4, p.216 diperoleh: 

dt = tw - t..v = 194,8101"F 

do = 3,5 in (Kern, 1 %5,tab.1 l,p.844 ) 

ilt 
- =556600 
do ' 

ho = 80 Btu/jam.~."F (trial benar) 

U = ho.hio 
C ho+hio 

80.1500 = 75 9494 Btu/"am.ft2.oF 
80+1500' J 

Rd=O,Ol (Kern, 1965, p.724) 

h.! = llRd = 100 

U = Uc. hd = 43 1655 
d Uc+hd ' 

A = Q = 5.470.863,5274 = 617 9026 ft2 
Ud.MLMfD 43,1655.205,1158 ' 

Luas pennukaanJlin ft = 0,917 ~ 1ft (Kern, 1%5, tab.ll, p.844) 

Banyak coil yang dibutuhkan = 617,9026 = 28,0763'" 29 
0,917.24 

3. Drum Separator (H·Ul) 

Fungsi : Memisahkan liquid yang terdapat dalam kesetimbangan 

uap NH3 
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Appendix C ~ Perhitungan Spesifikasi Peralalan C-7 

Tipe : Vertikal drum separator dengan tutup berbentuk hemi

spherical 

Dasar pemilihan : Dapat dioperasikan pada tekanan tinggi, pengoperasian 

mudah 

Kondisi operasi : T = 300 e = 303 K 

Kapasitas : 108.664,7845 kglhari 

Laju NH3 gas (Wv) = 86.931,8276 kglhari = 2,2135Ib/sec 

Laju NH3 Iiqiud (WI) = 21.732,9569 kglhari = 0,5534 Ib/sec 

Drum beroperasi pada = 11,09 atm = 11,23 bara = 163 psia 

Perhitungan: 

OJ = 0,253 

TR = TlTe = 303/405,7 = 0,75 

PR = PIPe = 11,231112,8 = 0,0996::::; 0,1 (Smith & Van Ness, 1996, p.636) 

ZO = 0,9165 dan Zl = -0,0744 (Smith & Van Ness, 1996, p.650) 

Z = ZO + OJ.Z1 (Smith & Van Ness, 1996, eq.3.46, p.650) 

= 0,9165 + 0,253.-0,0744 = 0,8977 

P.rn P rn P.BM 
P.V=z.n.R.T -- -=z.n.R.T -- --.-=p -- --=p 

p z.R.T n z.R.T 

p, = 11,09 atm. 17 kglkgmol = 8,4468 kg/rn3 = 0,5273 Ib/ff 
0,8977.0,082057rn3 .atm/kgmol.K (30 + 273) K. 

PI = 594,5205 kg/m3 
= 37,1146Ib/ft3 (Perry, 1984, tab.3.1, p.3-7) 

WI .~Pv = 0,55341b/sec. 0,52731b/ft3 

Wv PI 2,21351b/sec 37, 11461b/ft3 

= 0,0298 

(Evans, 1980, vo1.2, eq.5-1, p.154) 

Dari Evans, 1980, vol.2, fig 5-1. p.154 diperoleh: 

Kv = faktor desain kecepatan uap = 0,4 

(Uvhnax = Kv. ~(Pl -Pv)/pv (Evans. 1980, vol.2, p.154) 

= 0,4 . ~(37.1146-0,5273)10,5273 = 3,3319 ftlsec 

Qv = Wv = 2,21351b/sec = 4,1978 ft3/sec 
Pv 0,52731b/ft3 
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A . = Qv 
mm 

(U v ) max 

4,1978fyJ/sec = 12599 ft2 , (Evans, 1980, voU, eq.5-2, p.154) 
3,3319ftisec 

Dmin = J(4.Aminhc) = .J(4.1,2599ft2 In) 
= 1,2665 ft 

D = Dmin - (Dmin + 6 in) 

(Evans, 1980, vo1.2, eq.5-3, p.154) 

(Evans, 1980, voU, p.154) 

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

Berdasarkan Ulrich, 1984, tabA-18, p.188: D = 0,3 - 4 m 

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

ditentukan: 

LID = 3 ---> L = 3.D = 3. 1,7665 ft = 5,2995 ft 

Pdesain= 1,2 x Pop = 1,2 x 163 psia= 195,6psia 

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

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

f.llowable = 18.750 Ib/in2 

E =0,85 

c = lhin 

Perhitungan tebal tutup atas: 

PxD 
t= +c 

4xfxE-O,4xP 
(Brownell & Young, 1959, eq.7.88, p.140) 

195,61b/in
2 

x I, 7665 x 12 in + 112 in = 05651 in'" % in 
4 x18.750 lb/in 2 x 0,85 - 0,4x 195,61b/in2 

' 

Perhitungan tebal shell: 

PxR 
t = +c 
shell fxE-02xP , 

(Evans, 1980, voL2, p.156) 

195,61b/in
2 

x 57 + II 2in = I 2013 in'" 1 liz in 
18.750 Ib/in 2 x 0,85 - 0,2 x 1 95,61b/in 2 ' 
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Perhitungan tebal tutup bawah: 

PxD 
t= +c 

4 x f x E - 0,4 x P 
(Brownell & Young, 1959, eq.7.88, p.140) 

195,61b/in2 x 1,7665x 12in + 112 in = 05651 in::::: 5/s in 
4 x18.750 Ib/in 2 x 0,85 - 0,4x 195,61b/in2 ' 

4. Pompa (L-U3) 

Fungsi : Untuk memompa lamtan dari drum separator (H-III) 

menuju vaporizer (V-I 12) 

Tipe : Centrifugal 

Dasar pemilihan : 

I. Cocok untuk liquida dengan viskositas rendah 

2. Cocok untuk rate massa besar 

Jumlah : 1 buah 

Perhitungan: 

PI = 594,5205 kglm3 = 37,1146 Ib/ft3 (Perry, 1984, tab.3.1, p.3-7) 

!l = 0,85 cps = 0,85.10-3 kglm.s 

= 0,5712.10-3 lb/ft.s 

(Geankoplis, 1997, tab.A.3-4, p.876) 

Kapasitas = 2l. 732,9569 kglhari = 33,2031 lb/menit 

Rat I t 'k 33,2031lb/menit 08946 ft31 't e vo ume n = 3 =, mem 
37,11461b/ft 

= 0,0149 ft3/s = 6,6925 gal/min 

Dianggap NRe > 2100 

Diort = 3,9.qrO,45. pO.13 in (Peters & Timmerhaus, 1991, eq.15, p. 496) 
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= 3,9.0,0149°.45 . (37,1146)°,13 = 0,9398 in ~ 0,957 in 

Dari Kern, 1965, p. 844 diperoleh: 

Ukuran pipa IPS: 1 in ; sch. 80 

ill = 0,957 in 

OD = 1,315 in 

Ap = 0,7193 in2 

Kecepatan aJiran: 

v= Q = 0,0 149ft
3
/s =2,9829ft3/s 

A 0,7193/144ft2 

N
Re

= D.v.p = 0,9571l2 x 2,9829 x 37,1146 = 15.457,0272 
~ 0,5712.10-3 

Untuk aliran turbulen (steel pipe) digunakan: 

f= 0,04 = 0,04 = 0 0085 
(N

Re
?,16 (15.457,0272)°,16 ' 

(Peters & Timmerhaus, 1991, eq.8, pA83) 

Panjang pipa lurns = 30 ft 

Panjang pipa ekivalen: 

C-IO 

- 1 buah gate valve, LeID = 7 (Peters & Timmerhaus, 1991, tab. 1, pA85) 

Le = 1 x 7 x 0,957/12 ft = 0,5583 ft 

- 1 buah globe valve, LelD = 300 (peters & Timmerhaus, 1991 , tab. I, pA85) 

Le = 1 x 300 x 0,957/12 ft = 23,925 ft 

- 3 buah elbow 90°, LelD = 32 (Peters & Timmerhaus, 1991, tab.!, p.484) 

Le = 3 x 32 x 0,957/12 ft = 7,656 ft 

Panjang total pipa = (30 + 0,5583 + 23,925 + 7,656) ft = 62,1393 ft 

Friksi yang melalui pipa dan fitting: 

2.0,0085.62,1393.2,9829
2 

= 3,6636 ft.lbf/lbm 
0,957/12.32,17 

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

Friksi karena contraction dan expansion: 

Untuk aliran turbulen a = 1, 
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Appendix C - Perhitungan Spesijikasi Peralatan 

(0,987112)2 
-'-'----2:-'-- = 0,0022 

1,7665 

Kc = 0,4{ 1,25 - :: ) = 0,4991 = 0,5 

Kex = 1 (Brown, 1950) 

F 
KC.V2 Kex.v2 

2=--+---
2.a..gc 2.a.gc 

2 92 
0,5.2,9829 + 1.2,982 = 0,2074 ft.lbf/lbm 

2.1.32,17 2.1.32,17 

(Peters & Timmerhaus,1991, tab. 1, p.484) 

~F= (3,6636 + 0,2074) ft.lbf/lbm = 3,8710 ft.lbf/lbm 

Persamaan Bernoulli: 

PI = 163 psi = 23.472 \b/ft2 

P2 = 166,992 psi = 24.046,848Ib/ttl 

L1Z= Z2 -ZI = (18-12) = 6 ft 

p _p V 2 _V2 g 
_ Ws= 2 1+ 2 I + _.~+ ~F 

P 2. u. gc gc 

= 24.046,848-23.4721b/ft2 +0+6+ 3,8710 
37, 11461b/ft3 

= 25,3595 ft.lbf/lbm 

C-JI 

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

B ak h 
-Ws.m 

r e p=---
11. 550 

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

25,3595 ft Ibf71bm33,203l!60 Ibmls = 0 1276 Hp 

0,2.550 ft.lbfls ' 
hp 

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

S h· d'paka' d 0,1276 01595 H 05 H e mgga I I pompa engan power motor = ,p ~, P 
0,8 
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5. Tangki Pelarut NH3 (F-lIO) 

Fungsi : Untuk melarutkan gas NH3 sebelum masuk ke reaktor I (R-

210) dan reaktor II (R-220) 

Tipe : Silinder tegak tertutup dengan tutup atas berbentukflange & 

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 kglhari x 2,2 Ib/kg = 765.000,1066\b/hari 

Jumlah : 1 buah 

Perhitungan : 

XNH3 X H2O --+--
P campuran P NH3 P H2O 

Pcampuran= 845,7170 kglm3 x 0,0624 (lb/ft3)/(kglm3) = 52,79811b/ft3 

Volume larutan total = 765.000,I066\b/hari = 603,7150 ft3 
52,79811b/ft3 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 = volume silinder + volume fdh 

= 7fl4 x D2 x h + 0 000049 x D3 , 

603,7150 ft3 = 7fl4 x D2 xl,2.D + 0,000049 x D3 

D = 8,500 ft :::: 8,5 ft = 2,6 m 

h = 1,25.8,5 = 10,625 ft 

Asumsi : Volume ruang kosong = 25% Volume larutan 

Volume total = 1,25 x (7fl4 x 8,52 x 10,625 + 0,000049 x 8,53) 

= 753,6824 ft3 

Volume tangki = volume silinder + volume fdha + volume fdhb 

753,6824 ft3 = 7fl4 x D2 x H + 0,000049 x D3 + 0,000049 x D3 

= xl4 x 8,52 x H + 0,000049 x 8,53 + 0,000049 x 8,53 

H = 13,2809 ft:::: 16 ft = 4,9 m (memenuhi) 

Dari Ulrich, 1984, tab.4-16, p.168: D = 0,01- 5 m dan H = 0,03 - 5 m 
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Bahan konstruksi yang digunakan: stainless steel 18-8 tipe 304 

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

fallowable = 18.750 Ib/in2 

E = 0,85 

II . e = 2 III 

P = P x h 52,79811b/ft3 x 10,625 ft = 3 8957 i 
144 144 ' ps 

C~13 

Pop = 156 + 3,8957 psi = 159,8957 psia (Ulrich, 1984, p. 172) 

Pdesain = 1,2 x Pop = 1,2 x 159,8957 = 191,8748 psia 

Perhitungan tebal tutup atas: 

Radius = ier = 6% x D = 6% x 85ft = 051 ft "" 5 7/S in , , 

Dari Brownell & Young, 1959, tabeI5.7, p. 90 diperoleh: 

tfdh= 3/8 in 

Perhitungan tinggi tutup atas: 

Di = 8,5 ft = 102 in 

Dari Brownell & Young tabel 5.7 diketahui untuk t = 3/8 in, ier = 6 lis in, r = 

96 in dan sf = 2,5 in 

AB = Di _ ier = 44 875 in 
2 ' 

BC = r - ier = 89,875 in 

Kedalaman dish (b) = r - ~(BCf -{ABf = 18,1299 in 

Tinggi tutup atas = t + b + sf= 21,0049 in = 1,7504 ft 

Perhitungan tebaI shell: 

t - PxD 191,8748Ib/in
2

x8,5.12in 1/2' -11140' -Ill' 
<;;0011- +c= + ill - m- sm 

2xfxE 2 x 18.7501b/in2 x 0,85 ' 

Perhitungan tebaI tutup bawah: 

Radius = ier=6% x D=6% x 8,5 ft=0,51 ft"" 5 7/S in 
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Dari Brownell & Young, 1959, tabeI5.7, p. 90 diperoleh: 

tfdh= 3/8 in 

Perhitungan tinggi tutup bawah: 

Di = 8,5 ft = 102 in 

C-14 

Dari Brownell & Young tabel 5.7 diketahui untuk t = % in, icr = 6 1/8 in, r = 

96 in dan sf= 2,5 in 

AB Di. 48' = --lcr =4 75 III 
2 ' 

Be = r - icr = 89,875 in 

Kedalaman dish (b) = r - ~(BCJ -(AB Y = 18,1299 in 

Tinggi tutup atas = t + b + sf= 21,0049 in = 1,7504 ft 

Tinggi total tangki pelarut = H tutupatas + H shell + H tutupbawah 

= 1,7504 ft + 16 ft + 1,7504 ft = 19,5008 ft 

Perancangan sparger: 

Berdasarkan Ulrich, 1984, p.I72: ukuran bubble = 2 - 6 mm 

do '= 0,4 - 1,6 mm (Treybal, 1981, p. 141) ditetapkan do = 1 mm = 0,0033 ft 

IlG= 1,1 cps = 0,74.1O-3Ib/ft.s (Geankoplis, 1993, fig.A.3-5, p.879) 

Reo = 4.woht.do.1lG (Treybal, 1981, p.141) 

= (4.8,8542/200 Ib/s)/(n. 0,0033 ft. 0,74.10-3 lb/ft.s) = 23.082,5503 

dp = 0,OO71.Reo.()'oS = 0,0071. 23.082,5503.()'os (Treybal, 1981, eq.6.5, p.141) 

= 0,0043 m = 0,0141 ft = 4,3 mm (memenuhi) 

(J = 0,025 - 0,076 N/m (Treybal, 1981, p.143) ditetapkan 0,05 N/m = 0,IUb/s2 

vt = 2.ge.a- + gc.dp = 2.32,17.0,11 + 32,17.0,0141 = 1,0851 ftls 
dp.p 2 0,0141.52,7981 2 

Perancangan jaket pendingin: 

p= 855,6680 kg/m3 x 0,0624 (lb/ft3)/(kg/m3
) = 52,79811b/ft3 

11 = 0,9 cps = 0,9.10-3 kg/m.s = 2,1772lb/ft.hr 

k = 0,31 BTU/hr.W.eF/ft) (Kern, 1965, tab.4, p.8oo) 
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c = 1,1 BTU/lb.oF 

L=4ft 

(Kern, 1965, fig.2, p.804) 

(Treybal, 1981, p.143) 

N = (1,0851 ftls)/4 ft = 0,2713 Is = 976,59 Ihr 

R., = e .N.p (4 ft)2 .0,27 13/s.52,798 llb/ft3 = 381.976,6541 
fl 0,0006Ib/ft.s 

j = _J_' _J C·fl . l = 2.000 h D. { )-112 ( )-0,14 
k k flw 

(Kern, 1965, fig.20.2, p.718) 

2.000 = _J_' _' 1,1.2,1772 .(1)-0,14 h. 85 { )-112 
0,31 0,31 

hj = 202,7391 BTUIhr.tf.oF 

hio = hj.ID = 202,7391.8,5 = 1603053 BTUlhr.tf.oF 
OD 10,75 ' 

Uc = hj,hio 202,7391.160,3053 = 89 5212 BTUIhr.ft2.oF 
hj + hio 202,7391 + 160,3053 ' 

Rd = 0,005 hd = llRd = 1/0,005 = 200 

Ud = Uc.hd 89,5212.200 = 61 8408 BTUIhr.ft2. of 
Uc+hd 89,5212+200 ' 

A = 1t x Dj x z + n/4 x D/ = 1t x 8,5 x 10,625 + n/4 x (8,5i 

= 340,4701 ft2 

6. Silo Gypsum (F-120) 

(Kern, 1965) 

Fungsi : Menyimpan gypsum untuk kebutuhan produksi 

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 = 27.799,8612 kglhari 

Waktu tinggal = 7 hari 
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Kapasitas = 27.799,8612 kglhari x 7 hari 

= 194.599,0284 kg 

Pbulk gypsum = 144,2021 Ib/ft3 = 65,4034 kglft3 

Volume sum = 194.599,0284 kg = 2.9753656 ft3 
gyp 65,4034 kglft3 ' 

Storage berbentuk silinder dengan tutup bawah berbentuk konis: 

H = 1,5 D ; gypsum mengisi 314 bagian shell 

Hs 
D 

F -120 

Vgypswn 

= ~.(1t.D2.HJ+(~.1t.D2. D ) 
4 4 3 4 2.tg60° 

= ~{1t.D2.1,5.D)+(~.~.D2. D ) 
4 4 3 4 2.tg60° 

2.975,3656 ft3 = 0,8831 D3 + 0,0756 D3 

Dsheu = 14,5865 ft "" 15 ft 

HsheU = 1,5. Dshell = 1,5. 14,5865 ft = 21,8798 ft "" 24 ft 

H . = 0,5.D = 42108 ft 
korus tg 600 ' 

Perhitungan tebal shell: 

P.D d. 
t sbell = --+ c; Imana: 

2.rE 

- P = 1 atm = 14,7 psia 

- D = 14,5865 ft 

C-16 

- fu = 75.000 psia 

fm =0,92 

(untuk material SA-240 grade Stipe 304) 

(untuk bahan kualitas B -flange grade quality) 
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fs = 0,25 

(untuk bahan yang tidak dikenakan radiograph) 

(untuk bahan yang ridak dikenakan stress relief) 

(untuk suhu operasi < 650"F) 

fallow = fu. fm- fa. fro (, = 17250 

- E = 0,8 (untuk pengelasan ripe doble welded butt joint) 

-c=O,1 in 

- 14,7psia.l4,5865 ft. 12 inlft 01 
t h·' - + 

s eu 2 17250 0 8 ' . . , 

(Brownell & Young, 1959, App. F item 2) 

Perhitungan tebal tutup atas (flange only): 

t !lange only = t shell = 1/4 in 

sf= tinggi = 1,5 - 2,5 in; diambil2 in 

H flange only = 0,1667 ft 

(Brownell & Young, 1959, tabel 5.4) 

Perhitungan tebal tutup bawah (konis): 

a=60° ~ z=3,2 

Daerah yangjauh dari knuckle: 

(Bhattacharyya, 1991, p. 49) 

P.D.z 
t konis = +c 

2.f.E 
(Bhattacharyya, 1991, eq. 4.2.17, p. 49) 

14,7 psia.14,5865 ft. 12 inlft. 3,2 0 1· 
tk . = + In 

oms 2 17250 0 8 ' . ., 

= 0,3983 in ~ 7/16 in 

Daerah di sekitar knuckle: 

P.D 1 
tkonis= . +c 

2. f. E - P cos 60° 

(Brownell & Young, 1959, App. F item 2) 

(Bhattacharyya, 1991, eq. 4.2.16, p. 47) 

_ 14,7psia.14,5865ft.12inlft 1 
t koms - -'--'----'------ + 0,1 in 

2.17250.0,8-14,7 cos 60° 

= 0,2866 in ~ 5h6 in (Brownell & Young, 1959, App. F item 2) 

maka untuk tebal konis dipilih nilai yang terbesar yaitu 7h6 in. 
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Appendix C - Perhitungan Spesifikasi Pera/alan 

Tinggi silo keseluruhan: 

H tangki = H shell + H flanged ooIy + H korns 

= 24 ft + 0,1667 ft + 4,2108 ft 

= 28,3775 ft ~ 29 ft 

7. Belt Conveyor (J-121) 

C-18 

Fungsi : Mengangkut gypsum dari silo gypsum (F-120) ke reaktor I 

(R- 210) 

Tipe : Troughed belt on 4)-0 idlers with rolls of equal length 

Dasar pemilihan : Ekonomis dan cocok untuk kapasitas besar 

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

Suhu operasi : 30°C 

Bahan : Steel & rubber 

Jumlah : 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 ftlmin 

Kapasitas = 32 ton/jam 

Spesifikasi diatas untuk material dengan densitas 100 Ib/ft3. Untuk material 

dengan densitas 144,2021Ib/ft3 dan kapasitas 1,1583 ton/jam, diperoleh: 

1 1583 100 . 
Speed Belt =' x x 100 Fpm = 2,5102 ftlmm 

32 144 2021 

Tenaga untuk menggerakkan belt: 

Berdasarkan Perry, 1950, fig. 14 diperoleh: 

Hp=TPH x H x 0,002 x C 

= 1,1583 ton/jam x 25 ft x 0,002 x 1,5 

= 0,0869 Hp 
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Appendix C- Perhitungan Spesifikasi Peralatan C-/9 

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

Power yang dibutuhkan = 0,0869 = 0, I 086 Hp "" 0,5 Hp 
0,8 

8. Bucket Elevator (J-122) 

Fungsi : Memindahkan gypsum secara vertikal dari belt conveyor 

(J-121) ke reaktor I (R-21O) 

Tipe : Centrifugal discharge bucket 

Dasar pemilihan : Cocok untuk transportasi bahan padat secara vertikal 

: 30°C Suhu operasi 

Jumlah : 1 buah 

Perhitungan: 

Rate gypsum = 27.799,8612kg/hari 1.l58,3276kgfjam 
24 jam/hari 

Pbulk gypsum 

Jarak vertikal 

Sudut elevasi 

= 144 2 Ib/ft3 , 

=25 ft 

Dari Perry, 1984, tabel 7-8, p.7-l3, untuk kapasitas 14 ton/jam diperoleh data

data sebagai berikut : 

Size of bucket 

Bucket spacing 

Bucket speed 

Head shaft 

Shaft diameter 

= (6 x 4 x 4,5) in 

= 12 in 

= 225 ftlmin 

=43 rpm 

= head: 1 :~ in 

Tail: I :~ in 

Diameter of pulleys = head: 20 in 

Tail: 14 in 

Belt width = 7 in 
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Appendix C- Perhitungan Spesifikasi Peralatan C-20 
~----~----~~~~~~~~--------------~. 

Data-data diatas didasarkan pada padatan dengan bulk density 100 Ib/fe, jadi 

untuk padatan dengan bulk density 144,2 Ib/ft3 dengan kapasitas 1.158,3276 

kg/jam diperoleh spesifikasi sebagai berikut : 

K b k 1.l58,3276 kg/jam 100lb/ft3 22 ftI :. ecepatan uc et = x x 5 mm 
14.000 kg! jam 144,2Ib/ft3 

= 12,9098 ft Imin 

Tenaga bucket elevator: 

H - TPH·L 
p- 500 

dimana: TPH = kapasitas dalam ton I jam 

L = tinggi elevasi bucket 

H = 1,1583tonfjamx25ft 00579H 
P 500 ' P 

(Peny, 1984, p.7-13) 

Effisiensi motor = 80% (Peters & Timmerhaus, 1991, Fig. 14-38, p.521), sehingga 

dipakai motor dengan power = 0,0579 = 0,0724 Hp "" 0,5 Hp 
0,8 

9. Silo Sylvinite I (F-130) 

Fungsi 

Tipe 

: Menyimpan sylvinite untuk kebutuhan produksi di reaktor 

I (R-21O) 

: 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 

lumlah 

Perhilungan: 

P= 1 atm 

: 1 buah 

Rate masuk = 30.951,5897 kg/hari 

Waktu tinggal = 30 hari 

Kapasitas = 30.951,5897 kg/hari x 30 hari 

= 928.547,6910 kg 
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Appendix C - Perhitungan Spesifikasi Peralatan C-21 

Pbulk sylvinite = 123,5663 Ib/ft3 = 56,0439 kg/ft3 

V 1 1 .. 928.547,6910 kg 165682205 ft3 o ume sy vlmte = ~ = . , 
56,0439 kg/ft· 

Storage berbentuk silinder dengan tutup bawah berbentuk konis: 

H = 1,5 D ; sylvinite mengisi 3/4 bagian shell 

F -130 

V sylvinite 

= ~.(7t.D2.H}+(.!... 7t.D2. D ) 
4 4 3 4 2.tg60° 

= ~.(7t.D2.1,5.D)+(.!.. 7t .D2. D ) 
4 4 3 4 2.tg60° 

16.568,2205 ft3 = 0,8831 D3 + 0,0756 D3 

Dsbell = 25,8542 ft "" 26 ft 

Hshell = 1,5. Dsbell = 1,5. 25,8542 ft = 38,7813 ft "" 40 ft 

H . = 0,5.D = 7 4635 ft 
karns tg 600 ' 

Perhitungan tebal shell: 

P.D 
tsbeU= --+c 

2.fE 

dimana: 

-P= 1 atm= 14,7psia 

- D = 25,8542 ft 

- fu = 75.000 psia 

fm =0,92 

f. = 1 

(untuk material SA-240 grade M tipe 316) 

(untuk bahan kualitas B -flange grade quality) 

(untuk bahan yang tidak dikenakan radiograph) 
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Appendix C- Perhitungan Spesifikasi Perala/an C-22 

f, = 0,25 

(untuk bahan yang tidak dikenakan stress relief) 

(untuk suhu operasi < 650°F) 

fallow = fu. fm. fa. fro fs = 17.250 

- E = 0,8 (untuk pengeiasan ripe doble welded butt joint) 

-c=O,1 in 

t = 14,7 psia25,8542 ft. 12 in/ft + 01 
shell 2.17250.0,8 ' 

= 0,2652 in"" 5h6 in (Brownell & Young, 1959, App. F item 2) 

Perhitungan tebal rurup atas (flange only): 

t flange only = t shell = 5 h 6 in 

sf = tinggi = 1,5 - 3 in; diambil 2,25 in 

H flange only = 0,1875 ft 

(Brownell & Young, 1959, tabeI5.4) 

Perhitungan tebal rurup bawah (konis): 

a=60° ~ z=3 2 , 

Daerah yangjauh dari knuckle: 

(Bhattacharyya, 1991, p. 49) 

P.D.z 
t konis = +c 

2.fE 
(Bhattacharyya, 1991, pers. 4.2.17, p. 49) 

_ 14,7 psia.25,8542 ft. 12 in/ft. 3,2 0 l' 
tkorus - + , tn 

2.17250.0,8 

= 0,6288 in"" IIh6 in 

Daerah di sekitar knuckle: 

t - P.D 1 +c 
konis - 2. fE- P cos60° 

(Brownell & Young, 1959, App. F item 2) 

(Bhattacharyya, 1991, eq. 4.2.16, p. 47) 

_ 14,7psia.25,8542ft.12in/ft 1 \. 
t korus - --- + 0, In 

2.12650.0,8-14,7 cos 60° 

= 0,4307 in"" 7h6 in (Brownell & Young, 1959, App. F item 2) 

maka untuk tebal konis dipilih nilai yang terbesar yallu II/I~ in. 
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Appendix C - Perhitungan Spesifikasi Peralatan 

Tinggi silo keseluruhan: 

H tangki = H shell + H flanged only + H korns 

= 40 ft + 0,1875 ft + 7,4635 ft 

=47,6510 ft",,48 ft 

10. Belt Conveyor (J-131) 

C-23 

Fungsi : Mengangkut sylvinite dari silo sylvinite I (F-130) 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 : 30.951,5897 kglhari = 1.289,6496 kg/jam = 1,2896 ton/jam 

Suhu operasi : 30°C 

Bahan : Steel & rubber 

Jumlah : 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 ftlmin 

Kapasitas = 32 ton/jam 

Spesifikasi diatas untuk material dengan densitas 100 Ib/ft3. Untuk material 

dengan densitas 123,5663 Ib/ft3 dan kapasitas 1,2896 ton/jam, diperoleh: 

12896 100 . 
Speed Belt =' x x 100 Fpm = 3,2614 ftlmm 

32 123,5663 

Tenaga untuk menggerakkan belt: 

Berdasarkan Perry, 1950, fig. 14 diperoleh: 

Hp = TPH x H x 0,002 x C 

= 1,2896 ton/jam x 25 ft x 0,002 x 1,5 

= 0,0967 Hp 
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Appendix C - Perhilungan Spesifikasi Peralalan C-24 

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

Power yang dibutuhkan = 0,0967 = 0,1209 Hp"" 0,5 Hp 
0,8 

11. Bucket Elevator (J-132) 

Fungsi : Memindahkan sylvinite secara vertikal dari belt conveyor 

(1-131) ke reaktor I (R-21O) 

Tipe : Centrifugal discharge bucket 

Dasar pemilihan : Cocok untuk transportasi bahan padat secara vertikal 

: 30°C Suhu operasi 

Jumlah : 1 buah 

Perhitungan: 

Rate sylvinite = 30.951,5897 kg/hari 1.2896496k I'am 
24 jam/hari ' g J 

Pbun< sylvinite = 123,5663 Ib/ft3 

Jarak vertikal 

Sudut elevasi 

= 25 ft 

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

data sebagai berikut : 

Size of bucket 

Bucket spacing 

Bucket speed 

Head shaft 

Shaft diameter 

= (6 x 4 x 4,5) in 

= 12 in 

= 225 ftlmin 

=43 rpm 

= head: 1 :~ in 

Tail: 1 i! in 

Diameter of pulleys = head: 20 in 

Tail: 14 in 

Belt width = 7 in 
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Appendix C - Perhitungan Spesifikasi Peralatan C-25 

Data-data diatas didasarkan pada padatan dengan bulk density 100 Ib/ft3
, jadi 

untuk padatan dengan bulk density 123,5663 Ib/ft3 dengan kapasitas 

1.289,6496 kg/jam diperoleh spesifikasi sebagai berikut : 

Kecepatan bucket = 
1.289 ,6496 kg/jam 100 Ib/ft3 225 ftj . 
----''-----=-''---x x mill 

14.000 kg/jam 123,56631b/ft3 

= 16,7736 ft /min 

Tenaga bucket elevator: 

H - TPH·L 
p- 500 

dimana: TPH = kapasitas dalam ton I jam 

L = tinggi elevasi bucket 

H = 1,2896ton/jam x 25ft 00645H 
p 500 ' P 

(Perry, 1984, p.7-13) 

Effisiensi motor = 80% (Peters & Timmerhaus, 1991, Fig. 14-38, p.521), sehingga 

dipakai motor dengan power = 0,0645 = 0,0806 Hp::::: 0,5 Hp 
0,8 

12. Reaktor I (R-210) 

Fungsi 

Tipe 

: Sebagai tempat mereaksikan sylvinite dan gypsum 

: Silinder tegak tertutup dengan tutup atas berbentukflange & 

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 

Jwnlah 

: 336.750,0629 kglhari x 2,2Ib/kg = 740.850,1384Ib/hari 

: 1 buah 

Perhitungan: 

__ 1_ = XK2S04 + XNaCl + XCaS042H20 + XK2S04.NalS04 + XKCl.2NaCI + Xcaeu + 
Pcampunm PK2S04 PNaCI PeaS042H20 PK2S04.NalS04 PKCl.2NaCI Pcaeu 

XNill XH20 --+--
PNill PH20 

Pcampuran = 855,6680 kg/m3 x 0,0624 (lb/ft?)/(kg/m3
) = 53,4194 Ib/ft3 
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Appendix C ~ Perhitungan Spesifikasi Peralatan 

V I I t I 740.850,138411blhari 577 8567 ft3 o ume arutan to a = = , 
53,41941b/ft3 x 24 jarnlhari 

Dari Ulrich, 1984, p. 433: 

h = (1-1,5) x D 

Diambil tinggi liquida (h) = 1,25.diameter tangki (D) 

Asumsi: lh Sudut konis = a = 45° 

Volume lamtan = volume sHinder + volume konis 

= m'4 x D2 x h + (0,131 x D3)/tg a 

577,8567 ft3 = m'4 x D2 x 1,25.D + (0,131 x D3)/tg 45° 

D = 8,0379 ft :::: 9 ft 

h = 1,25.9 = 11,25 ft 

Asumsi: Volume ruang kosong = 25% Volume lamtan 

Volume total = 1,25 x (m'4 x 92 
x 11 ,25 + (0,131 x 93)/tg 45°) 

= 1.013,9913 ft3 

Volume tangki = volume silinder + volume fdh + volume konis 

1.013,9913 ft3 = m'4 x D2 x H + 0,000049 x D3 + (0,131 x D3)/tg a 

= m'4 x 92 x H + 0,000049 X 93 + (0,131 x 93)/tg 45° 

H = 14,4372 ft:::: 18 ft (memenuhi) 

HID = 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: 

faUowable = 18.750 Ib/in2 

E =0,85 

c=1/4in 

P= pxh = 53,41941b/ft3 x 1 1,25 ft =41734psi 
144 144 ' 

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

Pdesain = 1,2 x Ptot = 1,2 x 18,8734 = 22,6481 psia 
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Appendi.x C -- Perhilungan Spesifikasi Peralalan 

Perhitungan tebal shell: 

t - PxD 22,64811b/in
2

x9/12in 1/4' -02505' 5/. 
'"Shell - + c == + III -, In ::::; 16 In 

2xfxE 2x18.750Ib/in2 x 0,85 

Perhitungan tebal tutup atas: 

Radius== icr=6% X D=6% X 9 ft = 0,54 ft::::;6 1/2 in 

Dari Brownell & Young, 1959, tabel5.7, p. 90 diperoleh: 

tfdh = 3/g in 

Perhitungan tinggi tutup atas: 

Di = 9 ft = 108 in 

C-27 

Dari Brownell & Young tabel 5.7 diketahui untuk t = 3/g in, icr = 6 1/2 in, r = 

102 in dan sf= 2 in 

Di . . 
AB= --lcr =475 In 

2 ' 

BC = r - icr = 95,5 in 

Kedalaman dish (b) = r - ~(BCJ -(AB) == 19,1507 in 

Tinggi tutup atas = t + b + sf= 21,5257 in = 1,7938 ft 

Perhitungan tebal tutup bawah: 

PxD 
ikoois = +C 

2 x cosa x (f x E - 0,6 x P) 

22,64811b/in2 x9/12in +1I4in 
2 x cos 45° X (l8.750Ib/in2 x 0,85 -0,6 x 22,6481lb/in2) 

=0,2507 in::::; 5/16 in 

Perhitungan tinggi tutup bawah: 

I-h: . = 0,5.D = O,5.9ft = 45ft 
OllIS tg 450 tg 450 ' 

Perhitungan tinggi keseluruhan tangki: 

Tinggi tangki = tinggi shell + tinggi tutup atas + tinggi tutup bawah 

= 18 ft + 1,7938 ft + 4,5 ft = 24,2938 ft "" 25 ft 
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Appendix C - Perhitungan Spesifikasi Peralatan 

Perhitungan pengaduk: 

lenis pengaduk:jlat six blade turbine 

Dari GeankopJis, 1993 diperoleh: 

ClDt = Ih (tabeI3.4-1, p. 144)- C = Ih . 9 ft = 3 ft = 0,9146 m 

C-28 

D.I Dt = 0,25-0,5 (p. 146) diambil 0,3 - D. = 0,3 . 9 ft = 2,7 ft = 0,8232 m 

Dimana: C = jarak pengaduk 

D. = diameter impeller 

Dt = diameter tangki 

Dt 

Kecepatan putar impeller diambil125 rpm 

~campurnn = 4 cps = 4.10-3 kg/m.s 

s~= Pcamp =0,8613 
Pair 

2 2 ~ 
N

R
; = D •. N.p (O,8232m) x125160rpsx855,6680kg/m-' = 294.639,4669 

f.t 4.10-3 kg/m.s 

Dari Geankoplis, 1993, fig.3.4-4, p.145 dengan memotongkan kurva 1 dengan 

NR; diperoleh Np = 5 

lumlah impeller = sg x H 
D 

0,8613xI8 = 17226"'" 2 
9 ' 

Power = Np x P x N3 x DoS = 5 x 855,6680 x (125160)3 x 0,82325 

= 14.624,4113 lIs 

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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Appendix C - Perhitungan Spesifikasi Peralalan C-29 

Transmission system losses = 0,2 x Power input = 0,2 x 21,S lOS 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 = 2,7 ft 

N = 125 rpm x 60 = 7500 rev/hr 

p= 855,6680 kg/m3 x 0,0624 (lb/ftJ)/(kg/m3
) = 53,41941b/ft3 

f.l = 4 cps = 4.lO-J kglm.s = 9,6764 \b/ft.hr 

k = 0,34 BTu/hr.ft2.CF/ft) (Kern, 1965, tab.4, p.800) 

c = 0,85 BTU/lb. OF (Kem,1965, fig.2, p.804) 

R., = L2.N.p (2,7 ft)2 .7500 revlhr.53,41941b/ft3 = 301.838,0486 
~ J.t 9,67641b/ft.hr 

h. D. ( )-1/2 ( )-0.14 

j = T· c: . :w = 1.700 (Kem,1965, fig.20.2, p.71S) 

1700 = _J_ .. 0,85.9,6764 .(lto.14 h 9 ( )-112 
0,34 0,34 

hj = 315,8724 BTU/hr.~.oF 

hio= hj.ill =315,8724.9 =3140544BTUIhr.ft2.oF 
OD 9,0521 ' 

Uc= hj.hio 315,8724.314,0544 =1565740BTUIhr.ft2.oF 
hj+hio 315,8724+314,0544 ' 

Rd=0,005 

hd = IlRd = 110,005 = 200 

Ud = Uc.hd = 156,5740.200 = 87,8213 BTU/hr.ft2. OF 
Uc+hd 156,5740+200 

A = 'It x Dj x z + 1tf4 x Dl = 'It x 9 x 11,25 + 1tf4 x (9i 

= 381,7035 ~ 
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Appendi.x: C - Perhitungan Spesifikasi Peralatan C-30 

13. Pompa (L-211) 

Fungsi : Untuk memompa larutan dari reaktor I (R-21O) 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 

Perhitungan: 

: I buah 

x x x x x X K2S04 + ~ + CaS04.2H20 + K2S04.Na2S04 + KCI.2NaCi + caCu + 
P campunm P K2S04 P N.CI P CaS042H20 P K2S04 .Na2S04 P KCI.2N.CI P CaCu 

x NH3 X H2O --+--
PNH.l PH20 

Pcampuran = 855,6680 kg/m3 x 0,0624 (Ib/ft3)/(kg/m3) = 53,4194 Ib/ft3 

II campuran = 4 cps = 4.10,3 kg/m.s = 2,6879.10,3 lb/fts 

Kapasitas = 336.750,0629 kg/hari = 233,8542 kg/menit = 514,47931b/menit 

Rate volumetrik = 514,47931b/menit = 96309 ft3/menit 
53,41941b/ft3 ' 

= 0,1605 ft3/detik = 72,0420 gal/min 

Dianggap NRe > 2100 

Diopt = 3,9.qfO,45.pO,13 in (Peters & Timmerhaus.. 1991 . cq.IS. p. 496) 

= 3,9.0,1605°,45. (53,4194)°,13 = 2,8716 in:::;: 3,068 in 

Dari Brown, 1950, tab. 23, p.123 diperoleh: 

Ukuran pipa 3 in sch. 40 
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Appendix C ~ Perhitungan Spesijtlwsi Peralalan C-3J 
~~~~-~~~~~~~~~~---------------~ 

ID = 3,068 in 

OD = 3,5 in 

Ap = 7,393 in2 

Kecepatan aliran: 

v = Q 0,1605 ft3 Idetik = 3,1262 ftldetik 
A 7,393/144 ft2 

NRe= D.v.p 3,068/12x3,1262x53,4194 = 15.884,6177 
11 2,6879. W-3 

Untuk aliran turbulen (steel pipe) digunakan: 

f= 0,04/(NReo.16) 

= 0,04/(15.884,611',0·16) = 0,0085 

Panjang pipa lurus = 39,36 ft 

Panjang pipa ekivalen: 

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

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

Le = 1 x 7 x 3,068/12 ft = 1,7897 ft 

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

Le = 1 x 300 x 3,068/12 ft = 76,7 ft 

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

Le = 4 x 32 x 3,068/12 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: 

2.0,0085.183,30033,1262
2 

= 3,7027 ft.lbfllbm 
3,068/12.32,17 

(peters & Timmerbaus,1991,eq.9,p.483) 

Friksi karena contraction: 

Untuk aliran turbulen a = 1, tangki konis Kc = 0,05 

F2 = Kc.v
2 = 0,05.3,1262

2 
= 0,0024 ft.lbfllbm 

2.a.gc 2.1.32,17 

(peters & Timmerbaus, 1991,tab.l ,p.484) 

~F = (3,7027 + 0,0024) ft.lbfllbm = 3,7051 ft.lbfllbm 
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Appendix C - Perhitungan Spesifikasi Peralatan C-32 

Persamaan Bernoulli: 

6.z = Z2 - z\ = 29 - 15,75 = 13,25 ft 

2 2 
_ Ws = P2 -PI + V 2 -VI + ~.6.z+ LF 

p 2.u.gc gc 

= 0 + 3,1262
2 

- 0 + 13 25 + 3 7051 
2.1.32,17 ' , 

= 17,1070 ft.lbfllbm 

Effisiensi pompa = 38% 

Brake hp = - Ws. m 
11. 550 

(Peters & Timmerhaus, 1991, fig. 14-37, p.520) 

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

= 17,1070ftlbfflbm514,4793 160lbmls = 07018 HP 

0,38.550 ft.lbfls ' 
hp 

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

Sehingga dipakai pompa dengan power motor = 0,7018 = 0,8773 HP "" 1 HP 
0,8 

14. Rotary Drum Separator I (H-212) 

Fungsi 

Tipe 

: Untuk menyaring endapan sebagai basil reaksi dari reaktor I 

(R-21O) 

: Continuous Rotary Drum Filter 

Kondisi operasi : T = 35°C 

Dasar pemilihan : Retention liquid pada cake rendah 

Pengoperasian sederhana 

Perhitungan: 

P = 1 atm = 1,01.105 Pa 

ex = konsentrasi padatan = 52.994,5141/336.750,0629 = 0,1572 kg solidlkg 

slurry 

m= beratcakebasah 25.774,0512 =04864 
berat cake kering 52.994,5141 ' 

Pada T = 35°C: 

p = 993,965 kg/m3 
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~ = 0,7228 cps = 0,7228.10-3 kg/m.s 

(l = 4,37.109
. DopO,3 = 4,37.109

. (0,5.105
)°,3 = 1,1225.1011 m1kg 

f= fraksi drum yang tercelup dalam slurry = 33% 

993,965.0,1572 

1- 0,4864.0,1572 
(Geankoplis, 1993, eq.I4.2-IO) 

= 169,1877 kg solid/m3 filtrat 

Filter cycle time = 250 detik 

kg slurry/detik = 336.750,0629 kglhari = 3,8976 kg/detik 

V = 3,8976.Cx 3,8976.0,1572 = 36214.10-3 m3 filtrat / detik 
te Cs 169,1877 ' 

~=( 2.fAP )1/2 

A.te te.J1C.~. s 
(Geankoplis,1993,eq.14.2-24) 

3,6214.10-3 
( 2.0,33.0,5.105 

)1/2 

A 250.0,7228.10-3.1,1225.1011.169,1877 

A = 36,9297 m2 

15. Screw Conveyor (J-213) 

Fungsi : Mengangkut cake yang keluar dari rotary drum separator I 

(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 kglhari = 1.073,9188 kg/jam 

Densitas 

Elevasi 

Perhitungan: 

= 1.214,8540 kg/m3 = 75,8345 lb/ft? 

= Horizontal 

Rate volumetric = 1.073,9188 kg/jam = 08840 m3ram = 05203 fe/min 
1.214,8540kg/m3 ' J , 

Dari Perry, 1984, tab. 7-6, p. 7-7 didapat: 

Diameter lubang feed = 6 in 

Panjang screw = 10ft 
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Kecepatan screw = 40 rpm 

Power: Hp - C.L.W.F 
- 33000 

(Badger, 1957, p. 711) 

Dimana: C = kapasitas, ft3/menit 

L = panjang srew conveyor,ft 

W = berat material, Ib/ft3 

F = faktor material (F = 3, Badger, 1957, tabeI16-6, hal 711) 

H = 0,5203 ft3 Imin.lO ft. 75,8345Ib/ft
3
.3 = 0 0359 H 

p 33000 ,p 

Efisiensi motor = 80% (Peters & Timmerhaus, 1991, grafik 14-38, p. 521) 

100 
Power = -.0,0359 Hp = 0,0449 Hp 

80 

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 n (F-140) 

Fungsi 

Tipe 

: Menyimpan sylvinite untuk kebutuhan produksi di reaktor 

II (R-220) 

: 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 

Jumlah 

Perhitungan: 

P= 1 atm 

: 1 buah 

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/ft3 = 56,0439 kg/ft3 
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V I I " 868.632,6030 kg 15499 1463 ft3 o ume sy vlmte = 3 = . , 
56,0439 kg/ft 

Storage berbentuk siIinder dengan tutup bawah berbentuk konis: 

H = 1,5 D ; sylvinite mengisi 3/4 bagian shell 

Hs 
o 

F -140 

= ~.(1t.D2 .H)+(.!.. 1t .D2. D ) 
4 4 3 4 2.tg60 

=~(1t.D2.1,5.D)+(.!..~.D2. D ) 
4 \ 4 3 4 2.tg60 

15.499,1463 ft3 = 0,8831 D3 + 0,0756 D3 

Dsheu = 25,2857 ft "" 26 ft 

H.hell = 1,5. Dshell = 1,5.25,2857 ft = 37,9286 ft "" 40 ft 

1.1. . = 0,5.D 
, J./(orus tg 600 

Perhitungan tebal shell: 

P.D 
t shell = --+c 

2.fE 

dimana: 

= 7,2994 ft 

-P= 1 atm= 14,7psia 

- D = 25,2857 ft 

C-35 

- fu = 75.000 psia 

fm =0,92 

f. = 1 

fr = 1 

(untuk material SA-240 grade M ripe 316) 

(untuk bahan kuaIitas B -flange grade quality) 

(untuk bahan yang tidak dikenakan radiograph) 

(untuk bahan yang tidak dikenakan stress relief) 
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fs = 0,25 (untuk suhu operasi < 650°F) 

fallow = fu. fm. fa. fro fs = 17.250 

- E = 0,8 (untuk pengelasan ripe doble welded butt joint) 

- c = 0,1 in 

t = 14,7 psia. 25,2857 ft. 12 inlft + 0 1 
shell 2.17250.0,8 ' 

= 0,2616 in ~ 5h6 in (Brownell & Young, 1959, App. F item 2) 

Perhitungan tebal tutup atas (flange only): 

5/ . t flange only = t snell = 16 In 

sf= tinggi = 1,5 - 3 in; diambil2,25 in 

H flange only = 0,1875 ft 

(Brownell & Young, 1959, tabeI5.4) 

Perhitungan tebal tutup bawah (konis): 

a=60° ~ z=3,2 

Daerah yangjauh dari knuckle: 

(Bhattacharyya, 1991, p. 49) 

P.D.z 
t koni, = +c 

2. f. E 
(Bhattacharyya, 1991, pers. 4.2.17, p. 49) 

14,7psia25,2857ft.12inlft.3,2 0 l' 
tk . = + In 

OlliS 2.17250.0,8 ' 

= 0,6171 in ~ 5/S in 

Daerah di sekitar knuckle: 

P.D 1 
tkonis= . +c 

2. f. E - P cos60° 

(Brownell & Young, 1959, App. F item 2) 

(Bhattacharyya, 1991, pers. 4.2.16, p. 47) 

_14.....:,_7 .!..ps_ia_._2...;5 ,:-2_85_7_ft_. _12_i_nl_ft 1 
t konis = + 0,1 in 

2.17250.0,8-14,7 cos 60° 

= 0,4234 in ~ 7/16 in (Brownell & Young, 1959, App. F item 2) 

maka untuk tebal konis dipilih nilai yang terbesar yaitu % in. 

Tinggi silo keseluruhan: 

H tangki = H shell + H flanged only + H konis 
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= 40 ft + 0,1875 ft + 7,2994 ft 

= 47,4869 ft "" 48 ft 

17. Belt Conveyor (J-141) 

C-37 

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 

Suhu operasi 

Bahan 

Jumlah 

Perhitungan: 

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

: 30°C 

: Steel & rubber 

: 1 buah 

Panjang belt conveyor : 33 ft 

Sudut elevasi : 0° 

Dari Perry, 1984, tabel 7-7 diperoleh: 

Lebar belt = 14 in 

Belt plies = 3 - 5 

Belt speed = 100 ftlmin 

Kapasitas = 32 ton/jam 

Spesifikasi diatas untuk material dengan densitas 100 Ib/ft3. Untuk material 

dengan densitas 123,5663 Ib/ft3 dan kapasitas 1,2064 ton/jam, diperoleh: 

12064 100 . 
Speed Belt =' x x 100 Fpm = 3,0510 ftlmm 

32 123,5663 

Tenaga untuk menggerakkan belt: 

Berdasarkan Perry, 1950, fig. 14 diperoleh: 

Hp = TPH x H x 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 
Power yang dibutuhkan =' = 0,1493 Hp::::: 0,5 Hp 

0,8 
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18. Bucket Elevator (J-142) 

Fungsi : Memindahkan sylvinite secara vertikal dari belt conveyor 

(J-141) ke reaktor II (R-220) 

Tipe : Centrifugal discharge bucket 

Dasar pemilihan : Cocok untuk transportasi bahan padat secara vertikal 

Suhu operasi 

Jumlah 

Perhitungan: 

: 30°C 

: 1 buah 

Rate sylvinite = 28.954,4201 kg/hari = 1.206 4342 k / 'am 
24 jam/hari ' g J 

Pbu1k sylvinite = 123,5663 Ib/ft3 

Jarak vertikal 

Sudut elevasi 

=20 ft 

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

data sebagai berikut : 

Size of bucket 

Bucket spacing 

Bucket speed 

Head shaft 

Shaft diameter 

= (6 x 4 x 4,5) in 

= 12 in 

=225 ftlmin 

=43 rpm 

= head: 1 :~ in 

Tail: 1 :! in 

Diameter of pulleys = head : 20 in 

Tail: 14 in 

Belt width = 7 in 

Data-data diatas didasarkan pada padatan dengan bulk density 100 Ib/ft3, jadi 

untuk padatan dengan bulk density 123,5663 Ib/ft3 dengan kapasitas 

1.206,4342 kg/jam diperoleh spesifikasi sebagai berikut : 

K b k 1.206,4342 kg/ jam 100 Ib/ft3 225 ftI . ecepatan uc et = x x mm 
14.000 kg/jam 123,56631b/ft3 

= 15,6913 ft/min 
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Tenaga bucket elevator: 

H - TPH·L 
p- 500 (Perry, 1984, p. 7-13) 

dimana: TPH = kapasitas dalam ton / jam 

L = tinggi eIevasi bucket 

H = 1,2064 toni jam x 20 ft = 0 04&3 H 
P 500 ' P 

Effisiensi motor = 80% (Peters & Timmerhaus, 1991, Fig. 14-38, p.521), sehingga 

d 'paka' d 0 0483 I I motor engan power =' = 0,0604 Hp ::::; 0,5 Hp 
0,8 

19. Reaktor II (R-220) 

Fungsi 

Tipe 

: Sebagai tempat mereaksikan sylvinite dan glaserit 

: Silinder tegak tertutup dengan tutup atas berbentukflange & 

dished (fdh) dan tutup bawah berbentuk konis dilengkapi 

dengan pengaduk dan jaket pendingin 

Dasar pemilihan: Cocok untuk larutan yang banyak mengandung padatan 

Kondisi operasi : P = 1 atm, T = 35°C 

Kapasitas 

Jumlah 

: 124.457,1696 kg/hari x 2,2 lblkg = 273.805,77311b/hari 

: 1 buah 

Perhitungan: 

__ 1_= XK2S04 + X NaCl + X CaS04.2H20 + XK2S04.Na2S04 + xKO.2NaCl + x CaC12 + 
Pcampuran PK2S04 PNaCI PCaS04.2H20 PK2S04.Na2S04 PKCI.2NaCI Peacl2 

xNH3 X H2O --+--
PNH3 PH20 

Pcampuran = 873,4480 kg/m3 
x 0,0624 (lb/ft3)i(kg/m3) = 54,5294 Ib/ft3 

Volume larutan total = 273.805,7731lblhari = 209 21&& ft3 
54,52941b/ft3 x 24 jamlbari ' 

Dari Ulrich, 1984, p. 433: 

h = (1-1,5) x D 

Diambil tinggi liquida (h) = 1,25.diametertangki (D) 

Asumsi: Y2 Sudut konis = (l = 45° 
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Volume larutan = volume silinder + volume konis 

= ro'4 x D2 x h + (0,131 x D3)/tg a 

209,2188ft3 =ro'4xD2 x 1,25.D+(0,131 xD3)/tg45° 

D = 5,7289 ft "" 6 ft 

h = 1,25.6 = 7,5 ft 

Asumsi : Volume ruang kosong = 25% Volume larutan 

C-40 

Volume total = 1,25 x (ro'4 x 62 x 7,5 + 0,000049 x 63 + (0,131 x 63)/tg 45°) 

= 300,4551 ft3 

Volume tangki = volume silinder + volume fdb + volume konis 

300,4551 ft3 = ro'4 x D2 x H + 0,000049 X D3 + (0,131 x D3)/tg a 

= ro'4 x 62 x H + 0,000049 x 63 + (0,131 x 63)/tg 45° 

H = 9,6253 ft "" 12 ft (memenuhi) 

HID = 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: 

fallowable = 18.750 Ib/in2 

E= 0,85 

c = 114 in 

P = P x h 54,52941b/ft
3 

x 7,5 ft = 2 84 psi 
144 144 ' 

Ptot = 14,7 + 2,84 = 15,54 psia 

P desa.in = 1,2 x Ptot = 1,2 x 15,54"" 18,648 psia 

Perhitungan tebal shell: 

PxD 
tshell = + c 

_l...;S,:....64...:S..;;.lb.:.:./m=· _2 _x"...6 . ...:12.:.:.in.:..:.. 1/4· - 0 2921· _ 51 . + m -, m- 16 m 
2xlS.7501bfm 2 xO,S5 2xfxE 

Perhitungan tebal tutup atas: 

Radius = icr = 6% x D = 6% x 6 ft = 0,36 ft "" 4 3/8 in 

Dari Brownell & Young, 1959, tabeI5.7, p. 90 diperoleh: 

tfdh= 5h6 in 
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Perhitungan tinggi tutup atas: 

Di = 6 ft = 72 in 

Dari Brownell & Young tabel 5.7 diketahui untuk t = 5116 in, icr = 4318 in, r = 

72 in dan sf= 2 in 

AB Di. 62 . = --lcr =31 5 III 
2 ' 

BC = r - ier = 67,625 in 

Kedalaman dish (b) = r - ~(BC'f -(ABJ = 12,2254 in 

Tinggi tutup atas = t + b + sf = 14,5379 in = 1,2115 ft 

Perhitungan tebal tutup bawah: 

PxD 
tkonis = + C 

2 x cosux (fx E -O,6x P) 

= 18,6481b/in
2 

x6.12in + 114 in 

2 x cos 45° x (18.750 \b/in 2 x 0,85 - 0,6 x 18,648\b/in2) 

= 0,4499 in:::::; liz in 

Perhitungan tinggi tutup bawah: 

~ . = 0,5.D = 0,5.6 ft = 3 ft 
orus tg 450 tg 450 

Perhitungan tinggi keseluruhan tangki: 

Tinggi tangki = tinggi shell + tinggi tutup atas + tinggi tutup bawah 

= 12 ft + 1,2115 ft + 3 ft = 16,2115 ft 

Perhitungan pengaduk: 

Jenis pengaduk:jlat six blade turbine 

Dari Geankoplis, 1993 diperoleh: 

CIDt= 1h (tabe13.4-1, p. 144)-+ C = 1h. 6 ft= 2 ft = 0,6098 m 

D.I Dt = 0,25-0,5 (p. 146) diambil 0,3 - Da = 0,3.6 ft = 1,8 ft = 0,5488 m 

Dimana: C = jarak pengaduk 
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D. = diameter impeller 

Dt = diameter tangki 

h 

Do 

Dt 

Kecepatan putar impeller diambil 125 rpm 

Ilcampunm = 4,35 cps = 4,35.10-3 kglm.s 

s&amp...ran = p camp 

Pair 

= 0,8788 

C-42 

H 

N
R

; = D;.N.p (O,5488m)2 x 125 I 60
3
rps x 873,4480kglm

3 = 125.989,6199 
J.t 4,35.10- kglm.s 

Dari Geankoplis, 1993, fig.3.4-4, p.145 dengan memotongkan kurva 1 dengan 

NR; diperoleh Np = 5 

Jumlah impeller = sg x H = 0,8788 x 12 = 1 7576::::: 2 
D 6 ' 

Power = Np x P x N3 x D/ = 5 x 873,4480 x (125160)3 x 0,54885 

= 1.965,8658 J/s 

Power 2 impeller = 2 x 1.965,8658 J/s = 2,9319 Hp 

Power input = 1,1 x 2,9319 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 = 3,8115 Hp "" 4 Hp 
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Perancangan jaket pendingin: 

L = 1,8 ft 

N = 125 rpm x 60 = 7500 revlhr 

p = 873,4480 kglm3 x 0,0624 (Ib/ft3)/(kglm3) = 54,5294 Ib/ft3 

1.1 = 4,35 cps = 4,35.10-3 kglm.s = 10,5321 lb/ft.hr 

C-43 

k = 0,34 BTUlhr.ft2.(OF/ft) (Kern, 1965, tab.4, p.800) 

c = 0,85 BTU/lb. of (Kern, 1965, fig.2, p.804) 

Re = L2.N.p (1,8ft)2.7500revlhr.54,5294Ib/ft3 = 125.811,9862 
~ 11 1O,53211h/ft.hr 

h.D { )-1/2 ( J-O.14 • - J J C.1l 11 - 800 J --- - .- -
k k Ilw 

(Kem,I965, fig.20.2, p.7l8) 

800 = _J_' 0,85.10,5321 .(1)-0,14 h _ 6 { )-1'2 
0,34 0,34 

hj = 232,6190 BTU/hr.W.oF 

hio = hj.ID = 232,6190,6 = 210 6738 BTU/hr.ft2.op 
OD 6,625 ' 

Uc = hj.hio = 232,6190.210,6738 = 110,5516 BTU/hr,ft2,oF 
hj + hio 232,6190 + 210,6738 

Rd= 0,005 

hd = llRd = 1/0,005 = 200 

Ud = Uc,hd 1l0,5516.200 = 71 1969 BTU/hr.W.oF 
Uc+hd 1l0,5516+200 ' 

A = 1t x Dj x z + 1tI4 x Dl = 1t x 6 x 7,5 + 1tI4 x (6i 

= 169,6460 W 

20. Pompa (L-221) 

(Kern, 1965) 

Fungsi : Untuk memompa larutan dari reaktor II (R-220) menuju 

rotary drum separator II (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 XK2S04 + X NaCI + XCaS04.2H20 + XK2S04.Na2S04 + X KCI.2NaCI + XCaCIl + 
Pcampuran PK2S04 PNaCl PCaS04.2H20 PK2S04.Na2S04 PKCI.2NaCI PCaCIl 

X NID X H2O --+--
PNID PH20 

Pcampuran = 873,4480 kglm3 
x 0,0624 (lb/ft3)/(kglm3) = 54,5294 Ib/ft3 

Jl campuran = 4,35 cps = 4,35.10-3 kglm.s = 2,9231.10-3 lb/ft.s 

Kapasitas = 124.457,1696 kglhari = 86,4286 kglmenit = 190,14291b/menit 

R t I tn'k 190, 1429 Ib/menit 34870 ft31 . a e vo ume = 3 =, memt 
54,5294 Ib/ft 

= 0,0581 ft3/detik = 26,0788 gaVmin 

Dianggap NRe > 2100 

Diopl = 3,9.qfO,45.pO,13 in (Peters & Timmerhaus, 1991 , eq.15, p. 496) 

= 3,9.0,0581°,45. (54,5294)°·13 = 1,8227 in::::: 2,067 in 

Dari Brown, 1950, tab. 23, p.l23 diperoleh: 

Ukuran pipa 2 in sch. 40 

ID = 2,067 in 

OD =2,375 in 

Ap = 3,356 in2 
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Kecepatan aliran: 

v = Q "" 0,0581ft3/detik = 2 4930 ftldetik 
A 3,3561144 ft2 ' 

N 
- D.v.p 

Re---
2,067/12 x 2,4930x 54,5294 = 8.010 6647 

2,9231.10.3 ' f1 

Untuk: aliran turbulen (steel pipe) digunakan: 

f= 0,04/(NReo,16) (Peters & Timmerhaus,I991,eq.8, p.483) 

= 0,04/(8.01O,664~,16) = 0,0095 

Panjang pipa lurus = 32 ft 

Panjang piga ekivalen: 

- 1 buah gate valve, LelD = 7 (Peters & Timmerhaus,1991,tab.l, p.484) 

Le = 1 x 7 x 2,067/12 ft = 1,2058 ft 

- I buah globe valve, LelD = 300 (Peters & Timmerhaus,1991,tab.1, p.484) 

Le = 1 x 300 x 2,067/12 ft = 51,675 ft 

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

Le = 4 x 32 x 2,067/12 ft = 22,048 ft 

Panjang total pipa = (32 + 1,2058 + 51,675 + 22,048) ft = 106,9288 ft 

Friksi yang melalui giga dan fitting: 

Fl = 2.fAL.v2 2.0,0095.106,9288.2,4930
2 

= 2,2787 ft.lbf/lbm 
D.ge 2,067112.32,17 

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

Friksi karena contraction: 

Untuk: aliran turbulen a =1, tangki konis Kc = 0,05 

F2 = Kc.v
2 

0,05.2,493
2 

= 0,0048 ft.lbf/lbm 
2.u.ge 2.1.32,17 

(Peters&Timmerhaus, 1991,tab. 1,p.484) 

:EF = (2,2787 + 0,0048) ft.lbf/lbm = 2,2835 ft.lbf/lbm 

Persamaan Bernoulli: 

Ilz = Z2 - Zl = ( 20 - 15 ) ft = 5 ft 

Prarencana Pabrik K~04 



Appendi.x C - Perhitungan Spesifikasi Peralatan C-46 

P P 2 2 
_ Ws= 2 - 1+ V 2 -VI + JL.L\z+};F 

p 2.<X.<x. gc 

= 0 + 2,4930
2 

- 0 + 5 + 2 2835 
2.1.32,17 ' 

= 7,3801 ft.1bf/lbm 

Effisiensi pompa = 20% 

Brake hp = - Ws.m 
lj.550 

(peters & Timmerhaus, 1991, fig. 14-37, p.520) 

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

= 7,3801 ft1bf71bm 190,1429/60 Ibmls = 0 2126 HP 

0,2.550 ft.1bfls ' 
hp 

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

Sehingga dipakai pompa dengan power motor = 0,2126 = 0,2658HP "" 0,5HP 
0,80 

21. Rotary Drum Separator n (B-222) 

Fungsi 

Tipe 

: Untuk menyaring endapan sebagai hasil reaksi dari reaktor 

II (R-220) 

: Continuous Rotary Drum Filter 

Kondisi operasi : T = 35°C 

Dasar pemilihan : Retention liquid pada cake rendah 

Pengoperasian sederhana 

Perhitungan: 

P = 1 atm = 1,01.105 Pa 

Cx = konsentrasi padatan = 52.996,8369/124.457,1696 = 0,4258 kg solid/kg 

slurry 

m = berat cake basah 52.157,6672 = 0,9842 
berat cake kering 52.996,8369 

Pada T = 35°C: 

p = 993,965 kglm3 

~ = 0,7228 cps = 0,7228.10-3 kglm.s 

a = 4,37.109
. APO,3 = 4,37.109

. (0,5.105
)°,3 = 1,1225.1011 mlkg 
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f= fraksi drum yang terceiup daiam slurry = 33% 

C
s 
= p.C x 993,965.0,4258 

1- m.Cx 1- 0,9842.0,4258 
(Geankoplis, 1993, eq.14.2-1O) 

= 728,5422 kg solid/m3 filtrat 

Filter cycle time = 250 detik 

kg slurry/detik = 124.457,1696 kglhari = 1,4405 kg/detik 

V 1,4405.Cx 1,4405.0,4258 = 8 4189.10-4 m3 filtrat / detik 
728,5422 ' tc Cs 

~=( 2.fl1P )1/2 

Atc tqlc·ll· s 

8,4189.1cr ( 2.0,33.0,5.105 
ti2 

A. 250.0,7228.10-3.1,1225.1011.728,5422) 

A= 17,8155 m2 

22. Screw Conveyor (J-223) 

(Geankoplis,1993,eq.14.2-24) 

Fungsi : Mengangkut cake yang keluar dari rotary drum separator II 

(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 kglhari = 2.173,2361 kg/jam 

Densitas 

Elevasi 

Perhitungan: 

= 1.547,9274 kg/m3 
= 96,6320 Ib/ft3 

= Horizontal 

Rate volumetric = 2.173,2361 kg/j~ = 1,4040 m3/jam = 0,8264 ff/min 
1.547,9274 kg/m 

Dari Perry, 1984, table 7-6 hal 7-7 didapat: 

Diameter lubang feed = 6 in 

Panjang screw = 10 ft 

Kecepatan screw = 40 rpm 

Prarencana Pabrik K2S04 



Appendix C - Perhitungan Spesijikasi Peralatan C-48 

Power: Hp- C.L.W.F 
- 33000 (Badger, 1957, hal 711) 

Dimana: C = kapasitas, fe Imenit 

L = panjang srew conveyor,ft 

W = berat material, Ib/ft3 

F = faktor material (F = 3, Badger, 1957, tabeI16-6, hal 711) 

H = 0,8264 ft3 Imin.lO ft. 96,6320 Ib/ft3.3 = 0 0726 H 
p 33000 ' P 

Efisiensi motor = 80% (peters & Timmerhaus, 1991, grafik 14-38, hal 521) 

100 
Power = -.0,0726 Hp = 0,0907 Hp 

80 

Dari 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 

Tipe 

: Untuk tempat melarutkan produk reaktor II (R-220) 

sebelum masuk ke tangki kristalisasi (D-230) 

: Silinder tegak tertutup dengan tutup atas berbentukjlange & 

dished (fdh) dan tutup bawah berbentuk konis dilengkapi 

dengan pengaduk 

Dasar pemilihan: Cocok untuk larutan yang banyak mengandung padatan. 

Kondisi operasi : P = 1 atm, T = 36,2°C 

Kapasitas : 308.997,6672 kglhari x 2,2 lb/kg = 679.794,8678Iblhari 

lumlah : I buah 

Perhitungan: 

XK2S04 + X NeCI + X CaS04.21120 + X K2S04.Na2S04 + X KCI.2NaCI + X CaC12 + 
Pc:ampunm PK2S04 PNaCl PCaS04.21120 PK2S04.Na2S04 PKO.2NaCl PCaCI2 

XNID XII20 --+--
PNID PII20 

Pcampunm= 1.013,0365 kg/m3 
x 0,0624 (lb/ft3Y(kg/m3

) = 63,24391b/ft3 
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Volume larutan total = 679.794,8618Iblhari = 447,8661 fe 
63,24391b/ft3 x 24 jam/hari 

Dari Ulrich, 1984, p. 433: 

h = (1-1,5) x D 

Diambil tinggi liquida (h) = 1,25.diameter tangki (D) 

Asumsi: 1/2 Sudut konis = a = 45° 

Volume larutan = volume silinder + volume konis 

= 7rl4 x D2 x h + (0,131 x D3)/tg a 

447,8661 ft3 = 7rl4 x D2 x 1,25.0 + (0,131 x D3)/tg 45° 

D = 7,5446 ft:::: 8 ft 

h = 1,25.8 = 10 ft 

Asumsi : Volume ruang kosong = 25% Volume larutan 

Volume total = 1,25 x (7rl4 x 82 
x 10 + (0,131 x 83)/tg 45°) 

= 712,1334 ft3 

Volume tangki = volume silinder + volume fdb + volume konis 

712,1334 ft3 = 7rl4 x D2 x H + 0,000049 x D3 + (0,131 x D3)/tg a 

= 7rl4 x 82 
x H + 0,000049 X 83 + (0,131 x 83)/tg 45° 

H = 12,8326 ft:::: 16 ft (memenuhi) 

HID = 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: 

fallowabIe = 18.750 Ib/in2 

E =0,85 

C = 114 in 

p= pxh=63,2439Ib/ft
3

x 10ft =43919 i 
144 144 ' ps 

Pop = 14,7 + 4,3919 = 19,0919 psia 

Pdesain = 1,2 x Pop = 1,2 x 19,0919 = 22,9103 psia 
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Perhitungan tebal shell: 

t - PxD 22,9103Ib/in
2

xS/12in 1/4' -02504' _51 . 
",hell - + c = + ill - In - 16 In 

2xfxE 2x1S.7501b/in 2 xO,S5 ' 

Perhitungan tebal tutup atas: 

Radius = ier = 6% x D = 6% x 8 ft = 0,48 ft:::: 5 7/8 in 

Dari Brownell & Young, 1959, tabeI5.7, p. 90 diperoleh: 

tfdh= 3/8 in 

Perhitungan tinggi tutup atas: 

Do=8ft=96in 

C-50 

Dari Brownell & Young, 1959, tabel 5.7 diketahui untuk t = 3/8 in, icr = 5 7/8 

in, r = 96 in dan sf= 2 in 

Di = Do - 2.t = 96 in - 2.0,375 in = 95,25 in 

Di. 7 . AB=--lcr=415m 
2 ' 

BC = r- icr = 90,125 in 

Kedalaman dish (b) = r- ~(BCr-(ABr = 16,1285 in 

Tinggi tutup atas = t + b + sf= 18,5035 in = 1,5420 ft 

Perhitungan tebal tutup bawah: 

PxD 
tkonis = + c 

2x cosax (fx E - O,6x P) 

22,91031b/in
2 

x8/12in +1I4in 

2 x cos 45° X (l8.7501b/in 2 x 0,85 - 0,6 x 22,9103 Ib/in 2 
) 

= 0,2505 in;; 5/16 in 

Perhitungan tinggi tutup bawah: 

lIJconis = 0,5.D = 0,5.8 ft = 4 ft 
tg45 tg45 
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Perhitungan tinggi keseluruhan tangki: 

Tinggi tangki = tinggi shell + tinggi tutup atas + tinggi tutup bawah 

= 16 ft + 1,5420 ft + 4 ft = 21,5420 ft "" 22 ft 

Perhitungan pengaduk: 

Jenis pengaduk:jlat six blade turbine 

Dari Geankoplis, 1993 diperoleh: 

ClDt = 1/3 (tabeI3.4-1, p. 144)----+ C = liJ. 8 ft = 2,6667 ft = 0,8130 m 

C-5J 

D.I Dt = 0,25-0,5 (p. 146) diambil 0,3 ----+ D. = 0,3 . 8 ft = 2,4 ft = 0,7317 m 

Dimana: C = jarak pengaduk 

Da = diameter impeller 

Dt = diameter tangki 

Kecepatan putar impeller diambil125 rpm 

Ilcampunm = 4,675 cps = 4,675.10-3 kg/m.s 

s&.ampunm = Pcamp 

Pair 

= 1,0192 

N ' - D; .N.p (0,7317 m)2 X 125/60rpsx 1.013,0365 kg/m
3 = 241.695,3811 

Re - 3 
Il 4,675.10- kg/m.s 

Dari Geankoplis, 1993, fig.3.4-4, p.145 dengan memotongkan kurva 1 dengan 

NRe' diperoleh Np = 5 

J I h · II - sgxH 1,0192x16 -20384-3 urn a Impe er- --= - -
D 8 ' 

Power = Np x P x N3 x D.5 = 5 x 1.013,0365 x (125/60i x 0,73175 

= 9.605,8690 Jls 

Power 3 impeller = 3 x 9.605,8690 Jls = 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) 

Fungsi : Untuk memompa larutan dari tangki pelarut (F-224) 

menuju tangki kristalisasi (D-230) 

Tipe : Centrifugal 

Dasar pemilihan : 1. Cocok untuk Iiquida dengan viskositas rendah 

2. Cocok untuk mte massa besar 

lumlah : 1 buah 

Perhitungan: 

1 x K2 X X X X X 
-=~S04:!..+ ~ + CaS04.2H20 + K2S04.Na2S04 + KCI.2NaCI + CaCI2 + 

Pcampuran P K2S04 P NaCl P CaS04.2H20 P K2S04 .Na2S04 P KCI.2NaCl P CaCI2 

xNH3 X H2O --+--
PNH3 PH20 

Pcampunm = 1.013,0365 kg/m3 
x 0,0624 (lb/ft3)/(kg/m3

) = 63,2439 Ib/ft3 

I! campuran = 4,675 cps = 4,675.10-3 kg/m.s = 3,1415.10.3 lb/ft.s 

Kapasitas = 308.997,6672 kglhari = 214,5817 kg/menit = 472,0798Ib/menit 

R t I tn'k 472,07981b/menit 74644 ft31 't aevoume = 3 =, mem 
63,24391b/ft 

= 0,1244 ft3/detik = 55,8382 gaVrnin 

Dianggap NRe> 2100 

D· 3 9 045 ° 13 . . %) !opt = , .qr' .p' m (Peters & Tunmerhaus, 1991, eq.1S, p. 4 

= 3,9.0,1244°,45. (63,2439)°,13 = 2,6174 in"'" 3,068 in 

Dari Brown, 1950, tab. 23, p.123 diperoleh: 

Ukuran pipa 3 in sch. 40 

ID= 3,068 in 
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OD=3,5in 

A = 7 393 in2 
p , 

Kecepatan aliran: 

v = Q = 0,1244 ft3 /detik = 2 423 ftls 
A 7,3931144 ft2 ' 

NRe= D.v.p 3,068/12x2,423x63,2469 = 12.471,8162 
11 3,1415.10.3 

Untuk aliran turbulen (steel pipe) digunakan: 

C-53 

f= 0,04/(NReo,16) (Peters & Timmerhaus,1991,eq.8, p.483) 

= 0,04/(12.471,8162°,16) = 0,0088 

Panjang pipa lUfUS = 39,36 ft 

Panjang vipa ekivalen: 

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

Le = 1 x 7 x 3,068/12 ft = 1,7897 ft 

- 1 buah globe valve, LelD = 300 (Peters & Timmerhaus,1991,tab.l, 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.I, p.484) 

Le = 4 x 32 x 3,068/12 ft = 32,7253 ft 

Panjang total pipa = (39,36 + 1,7897 + 76,7 + 32,7253) ft = 183,3003 ft 

Friksi yang melalui viva dan fitting: 

F 
- 2.f.dL.y2 ,-

D.ge 
2.0,0088.183,3003 .2,423

2 
= 2,3028 ft.lbf/lbm 

3,068/12.32,17 

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

Friksi karena contraction: 

Untuk aliran turbulen a = 1, tangki konis Kc = 0,05 

F2 = Ke.y2 '" 0,05.2,423
2 

= 0,0046 ft.lbf/lbm 
2.a.ge 2.1.32,17 

(Peters & Timmerhaus,I991, tab. I, p.484) 

H = (2,3028 + 0,0046) ft.lbf/lbm = 2,3074 ft.lbf/lbm 
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Persamaan Bernoulli: 

6.z = Z2 - Zl = (26 - 18) ft = 8 ft 

_ Ws = P2 - PI + v~ - v; +.L .6.z + LF 
P 2.CI.CI. gc 

= 0 + 2,423
2 

- 0 + 8 + 2,3074 = 10,3986 ft.lbfflbm 
2.1.32,17 

C-54 

Effisiensi pompa = 34% 

-Wsm 

(Peters & Timmerhaus, 1991, fig. 14-37, p.S20) 

Brake hp= . 
11· 5SO 

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

1O,3986ft Ibfflbm4 72,0798/60 lbmfs 

0,34.SS0 ft.lbffs 
hp 

0,4375 HP 

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

S hi di aka· d 04375 0 5469 HP 1 HP e ngga p I pompa engan power motor = ' , "" 
0,8 

25. Tangki Kristalisasi (»-230) 

Fungsi 

Tipe 

: Untuk membentuk kristal K2S04 sebelum masuk ke rotary 

dryer (B-240) 

: Silinder tegak tertutup dengan tutup atas berbentukjlange & 

dished (fdb) dan tutup bawah berbentuk konis dilengkapi 

dengan pengaduk dan koil pendingin 

Dasar pemilihan: Cocok untuk larutan yang banyak mengandung padatan. 

Kondisi operasi : P = 1 atm, T = 5°C 

Kapasitas 

Jumlah 

: 308.997,6672 kglhari x 2,2lblkg = 679.794,8678Ibfhari 

: 1 buah 

Perhitungan : 

1 X K2S04 + X NaC1 + xCaS04.2H20 + X K2S04.Na2S04 + x KC1.2NaCl + x CaC12 + 
P campunm PK2S04 PNaCl PCaS04.2H20 PK2S04.Na2S04 PKCl.2NaCl PCaC12 

XNH3 X H2O --+--
PNH3 PH20 

Pcampunm = 1.013,0365 kg/m3 x 0,0624 (lblff)/(kg/m3
) = 63,24391b/ft3 
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Volume larutan total = 679.794,8678Iblhari = 447,8661 fe 
63,2439Ib/ft3 x 24 jam/hari 

Dari Ulrich, 1984, p. 433: 

h = (1-1,5) x D 

Diambil tinggi liquida (h) = 1,25.diameter tangki (D) 

Asumsi: 1/2 Sudut konis = Cl = 45° 

Volume larutan = volume silinder + volume konis 

= n:J4 x D" x h + (0,131 x D3)/tg Cl 

447,8661 fe = n:J4 x D2 xl ,25.D + (0,131 x D3)/tg 45° 

D = 7,5446 ft ::::; 8 ft 

h = 1,25.8 = 10 ft 

Asumsi : Volume mang kosong = 25% Volume larutan 

Volume total = 1,25 x (n:J4 x 82 x 10 + (0,131 x 83)/tg 45°) 

= 712,1334 ft3 

Volume tangki = volume silinder + volume fdb + volume konis 

712,1334 ft3 = n:J4 x D2 x H + 0,000049 x D3 + (0,131 x D3)/tg Cl 

= n:J4 x 82 x H + 0,000049 x 83 + (0,131 x 83)/tg 45° 

H = 12,8326 ft::::; 16 ft (memenuhi) 

HID = 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: 

fallowable = 18.750 Ib/in2 

E = 0,85 

II . c= 4ln 

p = p x h 63,24391b/ft3 X 10 ft = 43919 psi 
144 144 ' 

P",,= 14,7+4,3919= 19,0919psia 

P Jcsam = 1,2 x Pop = 1,2 x 19,0919 = 22,9103 psia 
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Perhitungan tebaI shell: 

t - PxD 22,9103Ib/in
2

x8/12in 1/4' -02504' ~5/16' '-sheU- +c= + m - In~ In 
2xfxE 2x18.7501b/in 2 x 0,85 ' 

Perhitungan tebaI tutup atas: 

Radius = icr= 6% x D=6% x 8 ft= 0,48 ft~ 5 718 in 

Dari Brownell & Young, 1959, tabel5.7, p. 90 diperoleh: tfdh= 3/g in 

Perhitungan tinggi tutup atas: 

Do = 8 ft = 96 in 

Dari Brownell & Young, 1959, tabel 5.7 diketahui untuk t = % in, icr = 5 7/8 

in, r = 96 in dan sf= 2 in 

Di = Do - 2.t = 96 in - 2.0,375 in = 95,25 in 

AB Di. 17' =--lcr=4 51n 
2 ' 

BC = r - icr = 90,125 in 

Kedalaman dish (b) = r - ~(Bcf -(ABf = 16,1285 in 

Tinggi tutup atas = t + b + sf= 18,5035 in = 1,5420 ft 

Perhitungan tebal tutup bawah: 

PxD 
tkonis = + C 

2 x cosa x (f x E - 0,6 x P) 

22,91031b/in
2 

x81l2in +1I4in 
2 x cos 45° X (l 8.750 Ib/in 2 x 0,85 - 0,6 x 22,91031b/in 2

) 

= 0,2505 in::::: 5/16 in 

Perhitungan tinggi tutup bawah: 

Hkonis = 0,5.D = 0,5.8 ft = 4 ft 
tg 45° tg 45° 

Perhitungan tinggi keseluruhan tangki: 

Tinggi tangki = tinggi shell + tinggi tutup atas + tinggi tutup bawah 

= 16 ft + 1,5420 ft + 4 ft = 21,5420 ft ~ 22 ft 

Prarencana Pabrik K:;S04 



Appendix C - Perhitungan Spesifikasi Peralatan 

Perhitungan pengaduk: 

Jenis pengaduk:jlat six blade turbine 

Dari Geankoplis, 1993 diperoleh: 

C-57 

ClDt = 113 (tabeI3.4-1, p. 144)-+ C = 113 . 8 ft = 2,6667 ft = 0,8130 m 

D.,IDt = 0,25-0,5 (p. 146) diambil 0,3 -+ D. = 0,3.8 ft= 2,4 ft=0,7317 m 

Dimana: C = jarak pengaduk 

D. = diameter impeller 

Dt = diameter tangki 

Kecepatan putar impeller diambil 125 rpm. 

flcampunm = 4,675 cps = 4,675.10-3 kg/m.s 

= 1,0192 

NRe' = D;.N.p = (0,7317m)2 x125/60rpsxl.013,0365kg/m
3 = 241.695,3811 

Il 4,675.10-3 kg/m.s 

Dari Geankoplis, 1993, fig.3.4-4, p.145 dengan memotongkan kurva 1 dengan 

NRe' diperoleh Np = 5 

J I h · II - sgxH 1,0192x16 -20384-3 uma tmpe er- --= - -
D 8 ' 

Power = Np x p x N3 x D.5 = 5 x 1.013,0365 x (125/60)3 x 0,73175 

= 9.605,8690 Jls 

Power 3 impeller = 3 x 9.605,8690 Jls = 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,I°F: 

Il eth)"Jene 81)"001 = 50 cp 

fl air = 1,7921 cp 

Prarencana Pahrik K}S04 
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113 1/3 1/3 1/3 
~ campuran = ~ air pendingin = X air· f.! air + X ethylene glycol . f.! ethylene glyco I 

= 0,973.1,2147 + 0,027.3,68 = 1,2813 cp 

f.! campuran = ~ airpendingin= 2,1034 cp = 7,4840 Ib/h.ft 

kethyleneglycol = 0,265 W/m.K = 0,153 Btu/h.ft.oF 

(Geankoplis, 1993, tab. A.3-12, p. 880) 

C-58 

k air = 0,569 W/m.K = 0,329 Btu/h.ft.oF (Geankoplis, 1993, tab. A.2-6, p. 856) 

k campuran = k air pend. = X air. k air + X ethylene glycol . k ethylene glycol 

= 0,973.0,329 + 0,027.0,153 = 0,324 Btu/h.ft.oF 

Cp ethylene glycol = 0,55 Btu/lb.oF 

Cp air = 0,995 Btu/lb. OP 

(Geankoplis, 1993, Fig. A.3-5, p. 879) 

(Geankoplis, 1993, Fig. A.3-5, p. 879) 

Cp campuran = Cp air pendingin = X air. Cp air + X ethylene glycol· Cp ethylene glycol 

= 0,973.0,995 + 0,027.0,55 = 0,983 Btu/lb.OP 

Dari perhitungan neraca panas diperoleh data sebagai berikut: 

Q = panas yang diserap air pendingin = 1.150.045,5796 kJ/jam 

= 1.090.744,0093 Btu/jam 

Suhu larutan masuk tangki = 10 = 36,2°C = 97,16OP 

Suhu larutan keluar tangki = 13 = 5°C = 41°F 

mairpendingin = mair+ ffiethyleneglycol = 752.231,4055 kglhari 

= 31.342,9752 kg/jam = 68.954,5455 Iblhr 

'LI __________________ -.~IT2=39~OF 
10 = 97,16°F i ' 

a. Neraca panas dan neraca massa 

Q = panas yang diserap = 1.150.045,5796 kJ/jam = 1.090.744,0093 Btu/jam 

b. ,H
LM1D

= (7; -/3)-(Tz -/J = (23-41)-(39,2-97,16) = 34,1719°F 

{
(7; -/3)] In[ (23-41) ] 

I (Tz _ IJ (39,2 -97,16) 

c. Tc = ~ (Tl + Tz) = ~ (23 + 39,2)OP = 31,1 OP 

Prarencana Pabrik K~04 



Appendix C - Perhitungan Spesijikasi Peralatan 

t., = Y2 (t., + t3) = 1;2 (97,16 + 41 tF = 69,08 of 

d. Berdasarkan Kern, 1965, tabel 11 hal 844, trial ukuran pipa koil: 

IPS = 2,5 in; sch. 40 

do = 2,88 in 

a' = 4,79 in2 = 0,0333 fe 
Evaluasi perpindahan panas: 

Sisi bejana = fluida panas 

e. Nre = 241.695,3811 

f. JH = 1600 (Kern, Fig.20.2,hal 718) 

k Cp.Jl Jl 113 ( )114 
g ho = J -- -- --

. H· Dshell ( k) . Jlw 

Dimana: 

Ilcampuran = 4,675 cps = 1l,314Iblh.ft 

k = 0,279 Btu/h.ft.oF 

Cp = 1,53 Btu/lb.~ 

Didapat ho = 234,2372 Btu/h.W.oF 

di = 2,469 in = 0,2058 ft 

a" = 0 753 ft2Jft , 

Sisi pipa = fluida dingin 

e. a', = 0,0882 ft" 

G = W = 68.954,5455 Iblh 

'a~ 0,0333 ft2 

=2.070.707,07211blh.W 

di.Gt 
Nre=----

11 campuran 

0,2058.2070707,0721 
= 

7,4840 

= 56.941,6776 

f. Jc = 160 (Kern, 1965,Fig.24,p.834) 

C-59 

113 ( )114 
g. hi= J ._k_.(CP.Jl) . ~ 

C di.\ k Jlw 
COl 

h. U
c 

= hlo. ho 
hio+ho 

i. Rllarutan = 0,003 

Dimana: 

Ilcampunm = 7,484Iblh.ft 

k = 0,324 Btu/h.ft.oF 

Cp = 0,983 Btu/lb.oF 

Didapat hi = 713,2912 Btu/h.W.oF 

hio=hi x (dildo) 

= 713 2912 x 2,469 
, 2,88 

hio = 611,4986 Btu/h.W.~ 

61 1,4986 x 234,2372 = 169 3623 Bturarn.ft2.~ 
611,4986 + 234,2372 ' ] 
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RI air pendingin = 0,001 

RI gabungan = 0,004 

~ = 1/ rdgabungan = 1/0,004 = 250 

Ud = Uc. hd 169,3623.250 = 100,9642 Btuljam.ft2.oF 
Uc+hd 169,3623+250 

A - Q 
koil - Ud.!l.T IMlV 

1.090.744,0093 Btu/jam 

100,9642 Btuljam.ft2 .0F. 34,1719° F 

=316,1451 ft2 

L = A koil = 316,1451 ft2 = 4198474 ft 
a" 0 753 ft2 1ft ' , 

de = d koil = 0,6 x Dshell = 0,6 x 8 ft = 4,8 ft 

l1c= _L_ = 419,8474ft =27,8419:;::<28buah 
nA 1t.4,8ft 

he = {(l1c - 1) x (do + sc)}+ do 

= {(28 - 1) x (2,88 in + 1 in)} + 2,88 in 

= 107,64 in = 8,97 ft 

Pengecekan: 

H liquid = 10 ft = 120 in 

Rancangan memadai karena H liquid> he 

Agar tinggi ruang kosong di atas koil dan di bawah koil sarna, maka: 

T·· k (120in-107,64in) 6 . o 15ft mgglfuang osong = = ,18 m = ,5 
2 

26. Pompa (L-231) 

C-60 

Fungsi : Untuk memompa larutan dari tangki kristalisasi (0-230) 

menuju rotary drum separator III (H-232) 

Tipe : Centrifugal 

Dasar pemilihan : 1. Cocok untuk liquida dengan viskositas rendah 

2. Cocok untuk rate massa besar 

lumlah : 1 buah 

Prarencana Pabrik KzS04 
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L 
" , 

~ 

T 

~ J I H-(j~.J 
Z~//lJ-230 j i ~/ 

I i Z2j H-232 r..,,--__ --' .L 

;'-~ L-231 

Perhitungan: 

1 X K2S04 + XNaCI + X CaS04.2H20 + XK2S04.Na2S04 + X KC1.2NaCI + X CaC12 + 

Pcampuran P K2S04 PNaCI PCaS04.2H20 P K2S04 ,Na2S04 P KCI.2N.CI Peacl2 

xNlI3 + X H20 

PNlI3 PH20 

Pcampuran= l.017,7999 kg/m1 
x 0,0624 (lb/ftl)/(kglm3) = 63,5390 Ib/ft3 

~campuran = 4,675 cps = 4,675.10-3 kglm.s 

= 3,1415.1O-3 Ib/ft.s 

Kapasitas = 308.997,6672 kg/hari = 214,5817 kglmenit = 472,0798Ib/menit 

R I 'k 472,0798Ib/menit 74298 ft31 . 0 1238 ft31 ate vo umetn = 3 =, memt = , s 
63,5390Ib/ft· 

Dianggap NRe > 2100 

Diopt = 3,9.qP,45. pO,13 in (Peters & Timmerhaus, 1991, eq.15, p. 4%) 

= 3,9.0,1238°,45. (63,5390)°·13 = 2,6133 in"" 3,068 in 

Dari Kern, 1965, p. 844 diperoleh: 

Ukuran pipa IPS : 3 in ; sch. 40 

ill = 3,068 in 

OD = 3,5 in 

A = 7 38 in2 
p , 

Kecepatan aliran: 

v= Q = 0,1238fiJ/s = 2,4156 fills 
A 7,38/144 fi: 

NRe= D.v.p '" 3,068/12 x 2,4156_;63,5390 = 12.491,1505 

J! 3,1415.10 
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Untuk aliran turbulen (steel pipe) digunakan: 

f= 0,04 = 0,04 = 0 0088 
(NRet 16 (12.491,1505)°,16 ' 

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

Panjang pipa lurns = 12 m = 39,36 ft 

Panjang pipa ekivalen: 

C-62 

- 1 buah gate valve, LelD = 7 (Peters & Timmerhaus, 1991, tab. 1, pA85) 

Le = 1 x 7 x 3,068/12 ft = 1,7897 ft 

- 1 buah globe valve, LelD = 300 (Peters & Timmerhaus, 1991, tab. 1, p.485) 

Le = 1 x 300 x 3,068/12 ft = 76,70 ft 

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

Le = 4 x 32 x 3,068/12 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: 

FI = 2.fM-.V2 = 2.0,0088.150,575.2,4156
2 

= 1,88011bfftllbm 
D.ge 3,068/12.32,17 

(Peters & Timmerhaus,I991, eq.9, pA83) 

Friksi karena contraction: 

Untuk aliran turbulen 0. = 1, tangki konis Ke = 0,05 

F 
_ KC.v2 

2-
2.a.ge 

0,05.2,4156
2 

= 0,0045 IbfMbm 
2.1.32,17 

(Peters & Timmerhaus,I991, tab. 1, p.484) 

H= (1,8801 + 0,0045) IbfMbm = 1,88461bfMbm 

Persamaan Bernoulli: 

.1z = Z2 - ZI = (18 - 12) = 6 ft 

P -P ~ _v2 g _ Ws = 2 I + 2 I + _ . .1z + ~F 
P 2.0.. ge gc 

= 0 + 2,4156
2 
-0 + 6 + 1 8846 

2.1.32,17 ' 

= 7,9753 ft.lbffibm 
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Effisiensi pompa = 36 % 

-Ws m 

(Peters & Timmerhaus, 1991, fig. 14-37, p.520) 

Brake hp= . 
T].550 

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

7,9753 ft Ibf/lbm472,0798/60 Ibmls = 0 3169 Hp 

0,36.550 ft.lbtls ' 
hp 

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

S h· d' ak . d 03169 039 I H 05 e mgga Ip al pompa engan power motor = ' , 6 p:<::, Hp 
0,8 

27. Rotary Drum Separator III (B-232) 

Fungsi 

Tipe 

: Untuk menyaring endapan dari tangki kristalisasi (D-230) 

: Continous Rotary Drum Filter 

Kondisi operasi : T = 35°C 

Dasar pemilihan : Retention liquid pada cake rendah 

Pengoperasian sederhana 

Perhitungan: 

P = 1 atm = 1,01.105 Pa 

Cx = konsentrasi padatan = 48.532,70741308.997,6672 = O,1571kg solid/kg 

slurry 

m = berat cake basah 27.201,7287 = 0,5605 
berat cake kering 48.532,7074 

Pada T = 35°C: 

p= 993,965 kg/m3 

p. = 0,7228 cps = 0,7228.10'3 kg/m.s 

a = 4,37.109 . ApO,3 = 4,37.109
. (0,5.105)°,3 = 1,1225.1011 m/kg 

f= fraksi drum yang tercel up dalam slurry = 33% 

C
s
= p,C x = 993,965.0,1571 (Geankoplis, 1993, eq.14.2-1O) 

I-m.C. 1-0,5605.0,1571 

= 171,2294 kg solidlm3 filtrat 

Filter cycle time = 250 detik 

kg slurry/detik = 308.997,6672 kglhari = 3,5764 kg/detik 
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V 3,5764.Cx -=---"-
tc C s 

3,5764.0,1571 = 3,2812.10-3 m3 filtrat I detik 
171,2294 

~ =( 2.fAP )112 
A.tc tC.JlC.Jl. s 

C-64 

3 5 (Geankoplis,1993,eq.14.2-24) 
3,2812.1()" ( 2.0,33.0,5.10 1/2 

A. 250.0,7228.10 -3.1,1225.1011.171,2294) 

A = 33,6618 m2 

28. 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 

Elevasi 

= 1.577,2590 kg/m3 
= 98,4648 Ib/ft3 

= Horizontal 

Perhitungan: 

Rate volumetric = 1.133,4054 kg/j~ = 0,7186 m3/jam = 0,4229 ft3/min 
1.577,2590 kg/m 

Dari Perry, 1984, table 7-6, hal 7-7 didapat: 

Diameter lubang feed = 6 in 

Panjang screw = 10ft 

Kecepatan screw = 40 rpm 

Power: Hp - C.LW.F 
- 33000 

Dimana: C = kapasitas, fe Imenit 

L = panjang srew conveyor.ft 

W = berat material. Ib/ft3 

(Badger, 1957, hal 711) 

F = faktor material (F = 3, Badger, 1957, tabeI16-6, hal 711) 
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H = 0,4229 ft3 Imin.lO ft. 98,4648Ib/fe.3 = 0 0379 H 
P 33000 ' P 

Efisiensi motor = 80% (Peters & Timmerhaus, 1991, grafik 14-38, hal 521) 

100 
Power = -.0,0379 Hp = 0,0474 Hp 

80 

Dari Badger, 1957, hal 713:jika power < 2 Hp, maka power dikalikan dua. 

Power = 0,0474 x 2 = 0,0948 Hp "'" 0,5 Hp 

29. Rotary Dryer (B-240) 

Fungsi : Untuk mengeringkan kristal K2S04 dari rotary drum 

separator III (H-232) 

Tipe : Counter-current Direct Contact Rotary Dryer 

Dasar Pemilihan : Perpindahan panas yang dihasilkan besar sehingga mampu 

mengeringkan sampai kadar aimya 0, I %. 

Kondisi operasi : P = 1 atm 

Laju udara masuk : 15.956,4212 kg/hari = 1.462,67191b/jam 

Laju material masuk: 27.201,7287 kglhari = 2.493,4918Ib/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: 

D= ~ _ 1.462,6719 

V~ 0,785 x 200 

= 3,0523 ft = 0,9304 m "" 1 m = 3,2808 ft 

Dimana: 

D = diameter rotary dryer, ft 

M = kecepatan udara masuk, Iblhr 

G = Kecepatan udara pada rotary dryer, Ibihr.ft2 

= 200 - 4000 lbihr. ft2 

Prarencana Pahrik K2<')04 
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Ditetapkan G = 200 Iblhr.ft2 

Qt = 0,4. D. GO,67. L. LHLMID 

Dimana: 

Qt = jwnlah panas yang dipindahkan, BTU/jam 

(Peny, 1984, eq. 20-37, p.20-52) 

= 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.fi 

= 1.462,6719/{ml4.3,28082) = 173,0205 Ib/jam.ft2 "" 200 Ib/jam.ft2 

D = diameter rotary dryer, ft 

II T LMID = beda suhu, K 

31.741,1265 =0,4.3,2808.200°,67. L. 50,4943 

L = 14,5636 ft = 4,4390 m "" 4,5 m 

LID = 4,5 (memenuhi, berdasarkan Ulrich, 1984, tab.4-lO, p.132 LID = 4-6) 

Perhitungan tebal shell: 

Bahan konstruksi yang digunakan: carbon steel SA-53 grade B 

Dari Bro'Mlell & Young, 1959, App. D, p. 335 diperoleh: 

fallowable = 12.750 Ib/in2 

E = 0,60 (butt welded) 

1/ . c = 4 tn 

PdesaUl = 1,2 " Pop = 1,2 x 14,7 = 17,64 psia 

- PxD 17,641b/in
2

x3,2808/12in 1/4' -02503' -5/16' tsheU- +c= + m-, tn- m 
2xfxE 2x12.7501b/in2 x 0,6 
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Perhitungan putaran rotary dryer: 

Kecepatan peripheral (v) rotary dryer = 0,25 - 0,5 mls (Peny, 1984, p.20-33) 

Ditetapkan v = 0,35 mls 

V o 35m/s 
N = -=' = 0,1114 rps = 6,6845 rpm 

x.D x.3,2808 / 3,2808 m 

Perhitungan jumlah flight: 

Jenis flight = 45° lip flight 

Jumlah flight = (2,4 - 3).D 

Ditetapkan 2,5.D = 2,5.3,2808 = 8,2020 "" 9 

Tinggi flight antara D/12 - D/8 

Ditetapkan D/lO = 3,2808 fil10 = 0,3281 ft 

(Peny, 1984, p. 20-33) 

(Peny, 1984, p. 20-31) 

(Peny, 1984, p. 20-33) 

Jarak antar flight = x.D x.3,2808 = 1 1452 ft "" 1 2 ft 
9 ' , jwnlah flight 

Perhitungan waktu dalam rotary dryer: 

e = 0,23.L + 0,6. B.L.G 
S.NO.9 .D F 

B = 5 . Dp .{l.S 

Dimana: 

B = konstanta 

Dp = diameter partikel, J1IIl = 5000 Ilm 

F = feed rate, lb material keringljam.W 

= 2.493,49181b/jam = 294,9569Ibf"am.W 
x/4.3,28082 ft2 J 

e = time of passage, menit 

S = slope, filft = 0 - 8 cmlm 

Ditetapkan S = 4 cmlm = 0,04 ftlft 

tg a = 0,04 - a = 2,2906° 

N = kecepatan putaran, rpm 

L = panjang rotary dryer, ft 

G = kecepatan udara, Ib/jam.ft~ 
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D = diameter rotary dryer, ft 

B = 5. Dp..()·s = 5. 3,2808..(),5 = 2,7605 

9 = 0,23.14,5636 +06 2,7605.14,5636.200 
09 ' . 0,04.6,6845 .. 3,2808 294,9569 

91 = -11,7387 menit (tidak mungkin) 

92 = 20,9734 menit 

Perhitungan tenaga untuk memutar rotary dryer: 

HP = 0,5.D2 - D2 (Peny, 1984, p. 20-33) 

Ditetapkan HP = 0,75.D2 
= 0,75.3,28082 

= 8,0727 HP 

Efisiensi motor = 86 % (Peters & Timmerhaus, 1991, fig. 14-38, p.521) 

80727HP 
Power = ' = 9 3869 HP ::::; 9 5 HP 

0,86' , 

30. Screw Conveyor (J-241) 

Fungsi : Mengangkut kristal K2S04 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 

Elevasi 

Perhitungan: 

= 2.641,2013 kg/m3 
= 164,8844Ib/ft3 

= Horizontal 

Rate volumetric = 1.056,3569 kg/jam = 0 4 m3ram = 0 2354 ft3/min 
2.641,2013 kg/m 3 ' J , 

Dari Perry, 1984, table 7-6 hal 7-7 didapat : 

Diameter lubang feed = 6 in 

Panjang screw = 10ft 

Kecepatan screw = 40 rpm 
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Power: Hp - c.L. W.F 
- 33000 

(Badger, 1957, hal 711) 

Dimana: C = kapasitas, fe Imenit 

L = panjang srew conveyor,ft 

W = berat material, Ib/ft3 

F = faktor material (F = 3, Badger, 1957, tabeI16-6, hal 711) 

H = 0,2354 ft
3
/min.lO ft. 164,8844lb/ft3.3 = 0 0353 H 

p 33000 ' P 

Efisiensi motor = 80% (Peters & Timmerhaus, 1991, grafik 14-38, hal 521) 

100 
Power = -.0,0353 Hp = 0,0441 Hp 

80 

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 

Tipe 

: Menampung produk kristal K2S04 sebelum dipacking 

: Tangki vertikal dengan tutup atas berbentuk flange only 

dan tutup bawah berbentuk konis 

Dasar pemilihan : Cocok untuk menampung padatan 

Kondisi operasi : T = 30°C 

Jumlah 

Perhitungan: 

P= 1 atm 

: 1 buah 

Rate masuk = 25.352,5651 kglhari = 1.056,3569 kg/jam 

Waktu tinggal = 8jam 

Kapasitas = 1.056,3569 kg/jam x 8 jam 

= 8.450,8552 kg 

Pbulk K2SO. = 2.641.2013 kg/m3 

Volume K SO = 8.450,8552 kg = 3 1996 m3 = 1129907 ft3 
2 4 2.641,2013kg/m 3 ' , 
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Storage berbentuk silinder dengan tutup bawah berbentuk konis: 

H = 1,5 D; gypsum mengisi 3/4 bagian shell 

Hs .. 
D 

I fikm'i' 

F-242 

= ~{1t.D2.H)+(.!..1t.D2. D ) 
4 4 3 4 2.tg60 

= ~.(1t.D2.1,5.DJ+(.!..1t .D2. D J 
4 4 3 4 2.tg60 

112,9907 fe = 0,8831 D3 + 0,0756 D3 

DsheJl = 4,9031 ft ~ 5 ft 

HsbeJl = 1,5. Dsbell = 1,5.4,9031 ft = 7,3547 ft ~ 8 ft 

H - 0,5.D 
konis - tg 600 

= 0,5.4,9031 ft = 1 4434 ft 
tg 60° ' 

Perhitungan tebal shell: 

P.D 
t shell = --+C 

2.£E 

dimana: 

- P = 1 atm = 14,7 psia 

- D = 4,9031 ft 

- fu = 75.000 psia 

fm =0,92 

f. = 1 

t=1 

fs = 0,25 

(Wltuk material SA·240 grade S ripe 304) 

(Wltuk bahan kualitas B -flange grade quality) 

(Wltuk bahan yang ridak dikenakan radiograph) 

(Wltuk bahan yang tidak dikenakan stress relief) 

(Wltuk suhu operasi < 650"F) 

fallow = fu. fm. fa. fro fs = 17250 
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- E = 0,8 (untuk pengelasan ripe doble welded butt joint) 

- c = 0,1 in 

t = 14,7 psiaA,9031 ft. 12 inlft + 0 1 
shen 2.17250.0,8 ' 

= 0,1313 in ~ 3/16 in (Brownell & Young, 1959, App. F item 2) 

Perhitungan tebal tutup atas (flange only): 

~/ . t flange only = t shell = - 16 III 

sf= tinggi = 1,5 - 2 in; diambil 1,5 in 

H flange only = 0,125 ft 

(Brownell & Young, 1959, tabeI5.4) 

Perhitungan tebal tutup bawah (konis): 

a=60° ~ z=32 , 

Daerah yangjauh dari knuckle: 

(Bhattacharyya, 1991, hal 49) 

P.D.z 
t konis = +C 

2.fE 
(Bhattacharyya, 1991, pers. 4.2.17, hal 49) 

14,7psia.4,9031ft.12inlft.3,2 01. 
tk·= + III 

OllIS 2.17250.0,8 ' 

= 0,2003 in ~ 1/4 in 

Daerah di sekitar knuckle: 

P.D 1 
tkonis= 2.fE-P cos600 +c 

(Brownell & Young, 1959, App. F item 2) 

(Bhattacharyya, 1991, pers. 4.2.16, hal 47) 

_14..;.,7-!-ps_ia_.4...:,_90_3_1_ft_. 1_2_inl_ft_ 1 
t korus = +0,1 in 

2.17250.0,8-14,7 cos 60° 

= 0,1627 in ~ 3/16 in (Brownell & Young, 1959, App. F item 2) 

maka untuk teba! konis dipilih nilai yang terbesar yaitu 1/4 in. 

Tinggi tangki produk keseluruhan: 

H tangki = H shell + H flanged only + H konis 

= 8 ft + 0,125 ft + 1,4434 ft = 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 

Jumlah 

Perhitungan: 

: 1.950,5450 kglhari 

: 1 buah 

Pudara= BM. Po· To Ilbmol= 28,84.14,7 .4921lbmol=0,0637Ib/ft3 
Vo.P.T 395.14,7.564 

Laiu gas - 1.950,5450 kglhari. 2,2Ib/kg 0,7798 ft3 Is 
:l 24 jam/hari. 3600 sljam. 0,06371b/ft3 

Kecepatan aliran gas = 50-75 ftls (Peny 6th ed., 1991, p. 10-82) 

Ditetapkan kecepatan aliran gas = 62 ftls. 

Luas penampang masuk = 0,7798 = 0,0126 if . 144 in2/if = 1,8118 in2 

62 

0 .. 
masuk 

LC 

Dari Perry, 1991, p. 20-84 diperoleh: 

AC=BC x HC 

HC=2 x BC 

sehingga AC = 2 x BC2 

1,8118 in2 = 2 x BC2 _ BC = 0,9518 in 

HC = 2 x 0,9518 in = 1,9036 in 

Prarencana Pabrik K]804 
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DC = 2 x HC = 3,8072 in 

De = HC = 1,9036 in 

LC = 2 x DC = 7,6144 in 

SC = DC/8 = 0,4759 in 

ZC = 2 x DC = 7,6144 in 

JC = DC/4 = 0,9518 in 

33. Menara Absorber (»-244) 

Fungsi 

Tipe 

: Menurunkan kadar air dalam udara 

: Packed Tower 

Dasar Pemilihan : Dapat menghasilkan udara kering pada suhu rendah 

Kondisi operasi : T = 30°C; P = 1 atm 

Feed: Udara bersuhu 30°C, tekanan 101,325 kpa 

Dari neraca panas diperoleh: 

Udarajenuh yang dibutuhkan = 13.267,5346 kg/hari 

Densitas udara pada 30°C = p = 1,0562 kglm3 

C-73 

Viskositas udara pada 30°C = f.-l = 1,8652xlO-5 kglm.s (Geankoplis, 1997) 

Volume udara masuk = 13.267,5346 kgl(I,0562 kglm3
) = 12.561,5740 m3 

Bahan isian = silika gel ~ Dp = 1,2 cm 

Void fraction = E = 0,4 

Trial diameter tower = 0,75 m 

Kecepatan udara = G' = 13.267,5346 kg/hari = 0,3476 kglm2.s 
24.3600detikihari. (ro'4.0,75 2 }m2 

Pressure drop = M' = 0,02.105 Pa 

N = G'xDp _ 0,3476 x 0,012 
Re (1- £).11 (1- 0,4).1,8652.10-5 

= 372,7214 (turbulen karena NRe >10) 

Persamaan aliran turbulen dalam packed bed: 

M.p Dp £3 = 150 + 1, 75 
(G,)2·6L·I-£· N

Re 

Prarencana Pabrik K;SO., 

(Geankoplis, 1997, eq. 3.1-15) 

(Geankoplis, 1997, eq. 3.1-21) 
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0,02.10 5 1,056 0,012 (0,4)3 = 150 +175 
(0,3476)2 M (1-0,4) 372,7214 ' 

Tinggi tower = ~L = 11,5513 m'" 11,6 m 

13.267,5346 kg/hari 
Flow rate udara = v = = 0,0053 kgmol/s 

24.3600 detiklhari.28,84 kglkgmol 

( )

1/2 
. 4.v:BM 

DIameter tower = D = , 
1t.G 

(Ulrich, 1984, eq. 4-88, p.199) 

= (4.0,005328,84)112 = 0,7482 m '" 0,75 m (memenuhi) 
Jr.0,3476 

LID = 15,67 (Ulrich,1984, tab. 4-18, p.188, LID = 5 - 30) 

Bahan konstruksi : Carbon steel 

lumlah : 2. buah 

34. Blower (G-245) 

Fungsi : Mensuplai kebutuhan udara untuk media pemanas di dalam 

Rotary Dryer (B-320) 

Tipe : Centrifugal 

Dasar pemilihan: Sesuai untuk debit yang besar 

Kondisi operasi : Suhu udara masuk = 30°C 

Tekanan = 1 atm 

Perhitungan: 

Perhitungan efisiensi blower: 

Rate udara = 13.267,5340 kglhari 

13.267,5340 = 0 0053 kmol/s 
28,84 x 24 x 3600 ' 

Rate volumetrik = 0 0053 x 224 x (30 + 273) = 0 1318 m3/s 
, , 273 ' 

Efisiensl = 70 % 

y - I 
m - , ---

pEp 
(Coulson & Richardson, 1983, eq. 3.36, p. 79) 

Prarencana Pabrik K~04 
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----

1 
n=--

I-m 
(Coulson & Richardson, 1983, eq. 3.37, p. 79) 

dimana: Yudara = 1,4 (gas diatomik) 

m = 1,4 -1 = 0 408 
1,4x 0,7 ' 

1 
n = = 1689 

1- 0,408 ' 

Perhitungan power: 

-W ~ ".R To. n ~ 1 [( i. f -I] (Co",_ & Ri_ 1983, "I. 3.31, p. 73) 

dimana: W = kerja per mol 

ZI = 1 (dianggap gas ideal) 

R = konstanta gas ideal = 8,314 kJ/kgmol. K 

T I = suhu masuk = 30°C 

PI = tekanan mula-mula = 14,7 psia 

P2 = tekanan akhir = IS psia 

-W = 1.8314.(30+273). 1,689 [(~)\~!~l -1] 
, 1,689-1 14,7 

= 51,1038 kJ/kgmol 

Power = - W.M = 51,1038.0,00532 
Ep 0,7 

= 0,3869 kJ/s. 1,314 = 0,5084 HP::::: 1 HP 

35. Heater (E-246) 

Fungsi 

Tipe 

: Menaikkan suhu udara sebelum rnasuk Rotary Dryer 

(B-240) 

: Shell and Tube 

Dasar Pemilihan : Pressure drop yang dihasilkan kecil 

Prarencana Pabrik KJ)04 
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Kondisi operasi : Suhu udara masuk (tl) = 30°C (86°F) 

Suhu udara keluar (tz) = 100°C (212°F) 

Suhu steam (T I ) = 148°C (298,4°F) 

Suhu kondensat(Tz) = 148°C (298,4°F) 

Berdasarkan neraca panas: 

mudara = 13.267,5340 kg/hari = 1.216,1906 Jb/jam 

M.team = 490,5625 kg/hari = 44,9682 Ib/jam 

Beban panas = Q = L039.747,1561 kJ/hari = 4L061,9284 BTU/jam 

C- 76 

1. ..1.hMID= (7; -(2)-(T2 -(1) = (298,4-212)-(298,4-86) = 57,5692°F 
In (TI -(2 ) In (298,4-212) 

(T2 - 1t) (298,4 - 86) 

R = 7; - T2 = (298,4 - 298,4) = 0 
12 -tt (212-86) 

Dipakai HE 3-6 exchanger: 

Ft = 1 

..1.t=Ft x ..1.TLMlD = 1 x 57,5692°F=57,5692~ 

2.1.: = (tj+h)/2 = (86+212)/2 = 149°F 

Tc = (T I+ Tz)/2 = 298,4°F 

3. Trial UD 

Kern, 1965, fig.20 hal 830 

Dari tabel8 ha1.840, Kern, 1965, untuk steam dan gases adalah UD = 5-50 

Diambil UD= 15 BTU/jam.f{~ 

A= Q = 41.061,9284 BTU/jam =559421ft2 

UD • ..1.t 15BTU/jam.ft2 °F.57,5692°F ' 

4. Dari Kern, 1965, tab. 10, p.843, untuk Do = 3/4 in, 12 BWG diperoJeh: 

a" = 0,1309 ftz/ft; a'= 0,223 inl 

= 12 ft (panjang pipa standar) 

Di = 0,532 in 

2 
Nt (jumlah tube) = ~ = 55,942 1ft = 356133 

a".1 O,1309ft21ft.12ft ' 

Dari Kern, 1965, tabel 9 hal. 841: 

untuk Do = % in, Pt = 1 in squre pitch, di = 10 in, diperoleh: 

Prarencana Pabrik K:zS04 
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Nt, std = 36 ; n = 6 

U Nt .U
o 

== 35,6133. 15 == 14,8391 
D koreksi = d 16 Nt, st J 

Tube (steam) Shell (udara) 

5 
- Nt,std.a' 36.0,233 = 0097tY 5. C'=Pt-do-l-0,75-0,25 

. at- , 
144.n 144.6 B = 2 in 

M 44,9682 
6.0t =-=_..:........-

at 0,0097 

= 4.635,8969 Ib/hr.tY 

7. dari Kern, 1965, fig. 15, p. 825 

pada Tc = 298,4°F diperoleh: 

11 = 0,0125 

D.G t 0,532 x 4.635,8969 
NRe! = -~ = -'-----'---

~ 12xO,0125x2,42 

= 6.794,2070 

8. dari Kern, 1965, hal. 164 

hio = 1500 BTU/hr.tY.oF 

Prarencana Pabrik K~04 

as di.C'.B 12.0,25.2 =0,0417ft2 
144.Pt 144.1 

m 1.216,1906 
6. Gs = - =----'----

as 0,0417 

= 29.165,2422 Ib/hr.tY 

7. dari Kern, 1965, fig. 15, hal. 825 

pada to = 149"F diperoleh: 

11 = 0,0194 

De·OS! 0,95x29.165,2422 
NR~= =-'-----~-

~ 12xO,0194x2,42 

= 49.180,3634 

8. dari Kern, 1965, fig.28, hal. 838 

De = 0,95 

jH = 140 

pada tc = 149°F diperoleh: 

c = 0,248 BTUllb."F (Fig.3, Kern, 1965) 

k = 0,0162 BTU/hr.tf.( "P/ft) (Tab. 5) 

h ·H k. (c. Il )1I3 
o=J ·D· T ·cps 

e 

ho =140. 0,0162 .(0,248.0,0194.2,42)113 
<p 0,95/12 0,0162 s 

= 25,6617 

ho 
ho = -- = 25,6617 

qJs 
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9. Koefisien overall bersih, Uc: 

U hio.ho 
C hio +ho 

1500.25,6617 = 252301 BTU/hr.f{oF 
1500 + 25,6617 ' 

10. Faktor kekotoran, RD : 

25,2301 ~ 14,8391 = 0 0278 
25,2301.14,8391 ' 

RDallowable = 0,003 

Perhitungan Pressure Drop: 

Tube (steam) Shell (udara) 
L NRe"= 7.746,9072 1. NRe,s = 49.180,2634 

Dari Kern, 1965, Fig. 26 : Dari Kern, 1965, Fig. 29 : 

f= 0,00030 f= 0,0015 

2 
2. N+l=12.1=12.12=72 

2. LlP = 
fG, .Ln 

t 5,22.101O.di.S.<l>, B 2 

0,00030 x 4.635,86962 x 12x 6 3. LlP = 
fG s

2
.CN+l) 

= s 5,22. 10 lOde. s. <l> , 
10 5,22.10 .12112.Ll 

0,0015x 49.180,26342 x 72 
= 889 1O-Q , . 

2 
3. LlP

r 
= 4.n .~. 62,5 = 4.6.0.0001 

s 2.g' 144 1 . 

= 2,4.10,3 

4. ~PT = ~P, + ~Pr = 8,89.1O-Q +2,4.10,3 

= 2,4089.lO'3psi <2psi,memenuhi) 

Spesifikasi alat: 

Tube 

Media pemanas 

Rate 

Bahan konstruksi 

Dimensi 

Prarencana Pabrik K~04 

: steam jenuh 

: 44,9682 Ib/jam 

: carbon steel 

: 3/4 in OD, 12 BWG 

1 in square pitch 

6 passes 

= 
5,22.1010 x 0,95 112 x 1 x 1 

= 0,0632 psi « 1 psi,memenuhi) 
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Shell 

Media yang dipanaskan 

Rate 

Bahan konstruksi 

Dimensi 

36. Pompa (1...-151) 

: udara 

: L216,1906Ib/jam 

: carbon steel 

: Diameter ekivalen = 0,95 in 

3 passes 

Fungsi : Untuk memompa larutan dari rotary drum separator I 

(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: 

C-79 

1 X K2S04 + X NaCI + x CaS04.2H20 + XK2S04.Na2S04 + X KC1.2NaCl + x eac12 + 
Pcampuran PK2S04 PNaCI PCaS04.2H20 PK2S04.Na2S04 PKCl.2NaCI Peac12 

xNH) X H2O --+--
PNlI3 PH20 

Pcampuran = 54,56181bmJft3 

/lumpunm = 2,736 cps = 2,736.10-3 kglm.s = 1,8385.10-3 lb/ft.s 

Kapasitas = 310.976,0117 kg/hari = 215,9556 kglmenit = 475,1023 Ib/menit 

Prarencana Pabrik K~04 
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R 1 'k 475,1023lb/menit 87076ft3/ . 01451ft3/ ate vo umetn = 3 =, memt = , s 
54,5618lb/ft 

Dianggap NRe > 2100 

Diopt = 3,9.qrO.45
.p0,13 in (Peters & Timmerhaus, 1991 , eq.15, p. 496) 

= 3,9.0,1451°,45. (54,5618)°,\3 = 2,7518 in::::: 3,068 in 

Dari Kern, 1965, p. 844 diperoleh: 

Ukuran pipa IPS : 3 in ; sch. 40 

ID = 3,068 in 

OD= 3,5 in 

Ap = 7,38 in2 

Kecepatan aliran: 

v= Q = 0,14S1ftl/s =2,8312ft3/s 
A 7,38/144 ft2 

NRe= D.v.p = 3,068/12x2,8312x54,5618 =21.481,7527 
11 1,8385.10-3 

Untuk aliran turbulen (steel pipe) digunakan: 

f= 0,04 = 0,04 = 0 0081 
(NRet16 (21.481,7527)°,16 ' 

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

Panjang pipa lurus = 12 m = 39,36 ft 

Panjang pipa ekivalen: 

- 1 buah gate valve, LelD = 7 (Peters & Timmerhaus, 1991 , tab. 1, p.485) 

Le = 1 x 7 x 3,068/12 ft = 1,7897 ft 

- 1 buah globe valve, LelD = 300 (Peters & Timmerhaus, 1991 , tab. 1, p.485) 

Le = 1 x 300 x 3,068/12 ft = 76,70 ft 

- 4 buah elbow 90°, LeID = 32 (Peters & Timmerhaus, 1991, tab. I, p.484) 

Le = 4 x 32 x 3,068/12 ft = 32,7253 n 

Panjang total pipa = (39,36 + 1,7897 + 76,70 + 32,7253) ft = 150,5750 ft 

Prarencana Pabrik K;S04 
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Friksi yang melalui Dipa dan fitting: 

FI = 2.f.1L.V2 = 2.0,0081.150,575.2,8312
2 

= 2,3773 lbfftllbm 
D.gc 3,068112.32,17 

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

Friksi karena contraction: 

Dari Peters & Timmerhaus, 1991, tabell, p.484 diperoleh: 

Al = luas penampang rotary drum separator I = 36,9297 m2 

Az = luas penampang pipa = 7,38 inz 

A2_ 7,381144ft2 =128.10-4 
Al 36,9297 X 3,282 ft2 ' 

Untuk A2 < 0,715 ~ Kc = 0,5; untuk aliran turbulen ~ a = 1 
Al 

Fz= KC.V2 = 0,5.2,8312
2 

=0,0623lbfftllbm 
2.a.gc 2.1.32,17 

LF= (2,3773 + 0,0623) ft.lhfflbm = 2,43961hfftJlbm 

Persamaan Bernoulli: 

t.z= Zz - ZI = (23 -16) = 7 ft 

t.P = Pz - PI = 1 - 0,5 atm = 0,5 atm = 1.058,1140 lbflftz 

Pcampuran = 54,5618 Ibmlft3 

P -P v2 _v2 

_ Ws = 2 I + 2 I + J?.. .t.z + LF 
p 2.a.gc gc 

= 1.058,1140 + 2,8312
2 
-0 + 7 + 2 4396 

54,5618 2.1.32,17 ' 

= 28,9571 lbfftllbm 

C-8] 

Effisiensi pompa = 36 % 

-Ws m 

(peters & Timmerhaus, 1991, fig. 14-37, p.520) 

Brake hp = . 
'1- 550 

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

28,9571Ihfftllbm475,1023/60 lbmls = 1 1580 Hp 

0,36.550 lbfftls ' 
hp 

Prarencana Pabrik K~04 
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Effisiensi motor = 80% (Peters & Timmerhaus, 1991, fig. 14.38, p. 521) 

Sehingga dipakai pompa dengan power motor = l.1580 = 1,4476 Hp:>:: ),5 Hp 
0,80 

37. Pompa (L-152) 

Z2 

Fungsi : Untuk memompa larutan dari rotary drum separator II (H-

222) menuju tangki penampung filtmt (F-150) 

Tipe : Centrifugal 

Dasar pemilihan : 

1. Cocok untuk liquida dengan viskositas rendah 

2. Cocok untuk mte massa besar 

Jumlah : 1 buah 

Perhitungan: 

1 X K2S04 + X NaCI + XeaS04.2H20 + XK2S04.Na2S04 + X KCI.2NaCI + X eaCI2 + 
Pcampuran PK2S04 PNaCI PCaS04.2H20 PK2S04.Na2S04 PKCI.2NaCI Peacl2 

X NlD X H2O --+--
PNID PH20 

Pcampuran = 53,32151b/ft3 

~campuran = 2,653 cps = 2,653.10-3 kglm.s = 1,7827.10-3 Ib/ft.s 

Kapasitas = 72.299,5024 kglhari = 50,2080 kglmenit = ) 10,4576 Ibfmenit 

Ra 1 ·k 11O,4576lb/menit 2 0715 ft1f . 00345 ft3f te vo umetn = 3 =, . mentt = , s 
53,32151b/ft 

Dianggap NRe > 2100 

D· - 39 qO,45 0,13· lopt - , . f .p III 

Prarencana Pabrik K~04 
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= 3,9.0,0345°.45 (53,3215)°,13 = 1,4374 in:::: 1,610 in 

Dari Kern, 1965, p. 844 diperoleh: 

Ukuran pipa IPS : 1 'l2 in ; sch. 40 

ID = 1,610 in 

OD = 1,90 in 

Ap = 2,04 in2 

Kecepatan alimn: 

v = Q = 0,0345 ft3 Is = 2,4353 fe Is 
A 2,04/144 ft2 

N
Re

= _D_.v_.p == 1,610/12x 2,4353_;53,3215 = 9.772,8490 

J.l 1,7827.10 

Untuk aliran turbulen (steel pipe) digunakan: 

f= 0,04 = 0,04 = 0 0092 
(N

Re
f,16 (9.772,8490)°,16 ' 

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

Panjang pipa IUTUS = 12 m =39,36 ft 

Panjang pipa ekivalen: 

C-83 

- I buah gate valve, LelD = 7 (Peters & Timmerhaus, 1991 , tab. I, p.485) 

Le = 1 x 7 x 1,610/12 ft = 0,9392 ft 

- 1 buah globe valve, LelD = 300 (Peters & Timmerhaus, 1991 , tab. I, 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. I, p.484) 

Le=4 x 32 x 1,610/12 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: 

FI = 2.f.LlL.v2 = 2.0,0092.97,7225.2,4353
2 

= 2,4707Ibf.ftIlbm 
D.gc 1,610112.32,17 

(Peters & Timmer-haus. 1991, eq.9, p.483) 

Friksi karena contraction: 

Dari Peters & Timmerhaus, 1991, tabell, p.484 diperoleh: 

AI = luas penampang rotary drum sepamtor II = 17,8155 m2 

Prarencana Pabrik K]804 
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A2 = luas penampang pipa = 2,04 in2 

A2 _ 2,041144 fe = 7 39.10-5 
Al 17,8155x3,282 ft2 ' 

Untuk A2 < 0,715 ~ Kc = 0,5; untuk aliran turbulen ~ u = 1 
Al 

Fz = KC.V2 = 0,5.2,4353
2 

= 0,0461 Ibfftllbm 
2.a.gc 2.1.32,17 

LF= (2,4707 + 0,0461) ftJbf/lbm = 2,5168Ibfft!lbm 

Persamaan Bernoulli: 

L\z = Zz - ZI = (23 - 12) = 11 ft 

L\P = Pz- PI = 1- 0,5 atm = 0,5 atm = 1.058,1140 Ibf/ftz 

pcampuran = 53,32151b/ff 

_ Ws = P2 -PI + v; -v~ + JL.L\z +"LF 
P 2.u.gc gc 

1.058,1140 + 2,4353
2 
-0 + II + 2 5168 

53,3215 2.1.32,17 ' 

= 33,45301bfftllbm 

C-84 

Effisiensi pompa = 36 % 

-Ws m 

(Peters & Timmerhaus, 1991, fig. 14-37, p.520) 

Brake hp= . 
11. 550 

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

33,4530 Ibfftllbm II 0,4576/60 Ibmls = 0 3110 Hp 

0,36.550 Ibfftls ' 
hp 

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

S hi d 'pak . d 0,3110 0 3888 H 0 5 H e ngga 1 al pompa engan power motor = ,p::::, p 
0.8 

Prarencana Pabrik K~04 
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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 = I atm, T = 35°C 

Kapasitas : 383.275,5141 kg/hari x 2,2Ib/kg = 843.206,1310 Ib/hari 

lumlah : I buah 

Perhitungan: 

X K2S04 + X NaCl + X CaS04.2H20 + X K2S04.Na2S04 + XKCL2NaCi + X CaC12 + 
Pcampuran PK2S04 PNaCl PCaS04.2H20 PK2S04.Na2S04 PKCI2NaCI PCaCI2 

X NID X H2O --+--
PNH3 PH20 

Pcampuran = 54,1872 lb/ft3 

V I I I 843.206,1310 Ib/hari 6483743 ft3 o ume arutan tota = = , 
54,1872lb/ft3 x 24 jamlhari 

Dari 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 

= 7tf4 x D2 x h + 0 000049 x D3 , 

648,3743 ft3 = 7tf4 x D2 x 1,25.D + 0,000049 x D3 

D = 8,7083 ft '" 9 ft 

h = 1,25.9 = 11,25 ft 

Asumsi: Volume ruang kosong = 25% Volume larutan 

Volume total = 1,25 x (7tf4 x 92 
x 11,25 + 2 x 0,000049 x 93

) 

= 715,7655 ft) 

Volume tangki = volume silinder + 2.volume fdh 

7157655 ft3 = 1ti4 x D2 x H + 2 x 0 000049 x D3 , , 

Prarencana Pabrik K;S04 
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= 1lI4 x 92 
x H + 2 x 0 000049 x 93 , 

H = 12,5003 ft "" 16 ft (memenuhi) 

HID = 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: 

fallowable = 18.750 Ib/in2 

E = 0,85 

e = 114 in 

P = P x h = 79,07571b/ft
3 

X 10 ft = 5 49 si 
144 144 ' P 

Ptot = 14,7 + 5,49 = 20,19 psia 

Pdesain = 1,2 x Ptot = 1,2 x 20,19 = 24,228 psia 

Perhitungan tebal shell: 

C-86 

PxD 24,2281b/in
2

x9/12in 1/4' 02506' 51' tshell = + e = + In =, In "" 16 In 
2xfxE 2x18.7501b/in2 x 0,85 

Perhitungan tebal lulup atas dan tutup bawah: 

Radius = ieT = 6% x D = 6% x 9 ft = 0,54 ft "" 6 Y:z in 

Dari Brownell & Young, 1959, tabel 5.7, p. 90 diperoleh: 

tfdh= 3/8 in 

Perhitungan tinggi lulup atas dan lulup bawah: 

Do = 9 ft = 108 in 

Dari Brownell & Young, 1959, tabel 5.7 diketahui untuk t = 3/R in, ier = 61;'2 

in, r = 102 in dan sf= 2 in 

Di = Do - 2.t = 102 in - 2.0,375 in = 107,25 in 

Di. 4 . AB = --Ier = 7125 In 
2 ' 

Be = r- ier = 95,5 in 
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Kedalaman dish (b) = r - ~(BC r -(AB r = 18,9369 in 

Tinggi tutup = t + 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 ft 

39. Pompa (1..-153) 

C-87 

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 S04 X I X • H2 X X I Xea 12 K2 +...l!!£... + CoS04.2 0 + K2S04.NalS04 + KCI.2NaC + __ C_ + 

Pcampuran PK2S04 PNaCl PC0S04.2112O PK2S04NalS04 PKCI.2NaCl Peacl2 

X NID X H2O --+--
PNID PH20 

PcamptU"8Il= 54,18721b/ft3 

Ilcampuran = 2,714 cps = 2,714.10-3 kg/m.s = 1,8237.1O-3 1b/fi.s 
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Kapasitas = 383.275,5141 kglhari = 266,1636 kg/menit = 585,55981b/menit 

Ra I 'k - 585,55981b/menit 108062 ft31 . 0 1801 ft31 te vo umetn - 3 =, memt = , s 
54,1872lb/ft 

Dianggap NRe > 2100 

D· 3 9 045 013· 
lopt = , .qf' .p' III (Peters & Timmerhaus, 1991 , eq.15, p. 496) 

= 3,9.0,1801°,45. (54,1872)°,13 = 3,03 in::::; 3,068 in 

Dari Kern, 1965, p. 844 diperoleh: 

Ukuran pipa IPS : 3 in ; sch. 40 

ill = 3,068 in 

OD =3,5 in 

A = 7 38 in2 
p , 

Kecepatan aliran: 

v= Q = 0,1801ft
3
/s =3,5141 ft3/s 

A 7,381144 ft2 

N
Re

= D.v.p = 3,068/12x3,5141x54,1872 =26.695,0990 

~ 1,8237.10-3 

Untuk aliran turbulen (steel pipe) digunakan: 

f= 0,04 = 0,04 = 0 0078 
(N

Re
f,16 (26.695,0990)°,16 ' 

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

Panjang pipa lurus = 40 ft 

Panjang pipa ekivalen: 

- 1 buah gate valve, LelD = 7 (Peters & Timmerhaus, 1991 , tab. 1, p.485) 

Le = 1 x 7 x 3,068/12 ft = 1,7897 ft 

- 1 buah globe valve, LelD = 300 (Peters & Timmerhaus, 1991 , tab.l, p.485) 

Le = 1 x 300 x 3,068112 ft = 76,70 ft 

- 3 buah elbow 90°, LelD = 32 (peters & Timmerhaus, 1991, tab. 1, p.484) 

Le = 3 x 32 x 3,068112 ft = 24,5440 ft 

Panjang total pipa = (40 + 1,7897 + 76,70 + 24,5440) ft = 143,0337 ft 
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Friksi yang melalui pipa dan fitting: 

F 1= 2.f&. y2 = 2.0,0078.143,0337.3,5141
2 

= 3,3502 Ibfftllbm 
D.ge 3,068/12.32,17 

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

Friksi karena contraction dan expansion: 

Dari Peters & Timmerhaus, 1991, tabell, p.484 diperoleh: 

Al = luas penampang tangki penampung filtrat = 63,6173 ff 
A2 = luas penampang pipa = 7,38 in2 

A2 = 7,38/144ft2 =806.10-4 
AI 63,6173 ft2 ' 

Untuk A2 < 0,715 -+ Ke = 0,5; untuk aliran turbulen -+ a = 1 
Al 

F2 = KC.y2 = 0,5.3,514e = 0,0960 Ibfftllbm 
2.a.ge 2.1.32,17 

(peters & Timmerhaus, 1991, tab.!, p.484) 

Kex = 1 (Brown, 1950) 

F3 = Kex·
y2 

= 1.3,514e = 0,1919lbfftllbm 
. 2.a.gc 2.1.32,17 

LF= (3,3502 + 0,0960 + 0,1919) Ibfftllbm = 3,6381lbfftllbm 

Persamaan Bernoulli: 

M = Z2 - ZI = (28 - 13,25) = 14,75 ft 

LW = P2 - PI = 6 - 1 atrn = 5 atrn = 10584lbflft2 

Pcampuran = 54,1872 Ib/ft3 

p _p y2_y2 
_ Ws = 2 I + 2 I + lL.M + LF 

P 2.a. ge gc 

10584 + 3,514e-O + 1475+3638\ 
54,1872 2.1.32,17 ' , 

= 213,9029lbfftllbm 

C-89 

Effisiensi pompa = 36 % (Peters & Timmerhaus, 1991, fig. 14-37, p.520) 
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-Ws m 
Brake hp = . 

TJ·550 
(GeankopJis, 1997, eq. 3.3-2, p. 134) 

213,9029Ibf.ftIlbm585,5598/60 lbmls = 10 5432 Hp 

0,36.550 lbf.ftls ' 
hp 

Effisiensi motor = 87% (Peters & Timmerhaus, 1991, fig. 14.38, p. 521) 

D · ak . d 10,5432 tp at pompa engan power motor = ---
0,87 

40. Menara Distilasi (D-160) 

II 

12,1186 Hp "" 13 Hp 

(F-114) 
~-L-__ 

(F-150) ----i D-160 

h 
) (~ 

.,/ \) 

I '-
~/ 

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 Menam Distilasi: 

P operasi = 6 atm = 6,0795 bar 

T operasi = T avg = 122,soC '"' 395,5 K 

PxBM 
P ~pNH ---Vm~ 3- ZxRxT 

dimana: R = 82,06 cm3.atmlmol.K (Smith & Van Ness, 1996, Tabel A.2, p.633) 
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Z = korelasi Pitzer untuk faktor kompresibilitas gas 

= ZO + 0).z1 .. , (3.46) (Smith & Van Ness, 1996, p.87) 

Dari Smith Van Ness, 1996, Tabel Rl, hal 636 diperoleh data untuk 

ammonia: Pc = 112,8 bar 

Tc =405,7 K 

0) = 0,253 

Pr = PIP c = 6,0795/112,8 = 0,05 

Tr = Trrc = 395,5/405,7 = 0,97 

Dari Smith & Van Ness, 1996, Tabel EI, hal 650, pada Pr dan Tr tersebut 

diperoleh: ZO = 0,9815 dan ZI = - 0,0050 

Sehingga: Z = ZO + O).Z 1 

= 0,9815 + 0,253.(-0,0050) = 0,9802 

PxBM 
pNH3=---

ZxRxT 

6atmx 17 g/mol 

0,9802 x 82,06 em3 .atm/moi.K x 395,5 K 

= 0,0032 g/em3 
= 0,2003 Ib/ft3 = 1,89.10-4 mol/em3 

PLm"" Pair = 0,8993 g/ml = 56,1433 Ib/ft3 = 0,05 mol!cm3 

Perhitungan surface tension untuk eampuran liquid menggunakan korelasi 

Macleod-Sugden: 

(Prausnitz, 1988, p.642) 

O'm = 58.(0,05.2,25.10'5 - 1,89.104
. 0,995) + 45,3. (0,05.0,9999 - 1,89.104 .0,005) 

O'm = 2,2539 

Dari Ludwig fig.8.50 untuk am = 2,2539 danjarak antara tray 20 in, didapat 

harga konstanta empiris = C = 325 (Ludwig,1974) 

W = c.[PV.(PL - pv)]112 

W = 325.[0,2003.(56,1433 - 0,2003)]112 = 1087,9194 Jb/ft2,jam 

_[4 y' JII2 D- -.-
n;W 

(Ludwig, 1974, p. 108) 

dimana: V' = rate uap = 5153,5718 kmollhari = 87.636,4888 kglhari . 
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= 3651,5204 kg/jam = 8.033,3449 Jb/jam 

D = [i. 8033,3449J
I12 

= 3,0662 ft "'" 4 ft 
:n: 1087,9194 

r= 2 ft 

Perhitungan Tinggi Menara Distilasi Bagian Shell: 

JumJah tray = 7 

Jarak antar tray = 20 in 

C- 92 

Tinggi menara bagian shell = «(jumlah tray - I) 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 

= 6.1,013 + 2,5 = 8,5795 bar = 124,4354 psia 

c = faktof korosi maksimum = 3 mm = 0,01 ft 

f = fallow = 18750 psia 

(Ulrich, 1984) 

(Ulrich, 1984) 

untukjenis stainless steel 18-8 tipe 304 (Brownell & Young, 1959) 

E = 0,8 (Double Welded Butt Joint) (Brownell & Young, 1959, tabeI13.2, p.254) 

P.f 
t - +c 

shell - fE-O,6.P (Brownell & Young, 1959, eq. 13.1, p.254) 

124,4354.2.12 +0,12in =0,3201 in 
0,8.18750 - 0,6.124,4354 

Diambil t menara = % in (Brownell & Young, 1959, App.F item 2, p.350) 

Perhitungan TebaI Tutup: 

Digunakan tutup atas dan bawah jenis flanged and dished maka: 

Do = Di + 2. t.oou = 4.12 + 2.0,375 = 48,75 in"'" 54 in 

E = 0,8 (Double Welded Butt Joint) (Brownell & Young, 1959, tabeI13.2, p.254) 

rc = Di + t = 4.12 + 0,375 = 48,375 in:::: 49 in 
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(Brownell & Young, 1959, eq. 7.76, p.138) 

W = 14'.(3 + ~ 49 ) = 1,7207 
3,25 

P.rc.W 
th = +c 

2.fE-0,2.P 
(Brownell & Young, 1959, eq. 7.77, p.138) 

- 124,4354.49.1,7207 0 12· - 0 47· tb - +, in -, in 
2.18750.0,8 - 0,2.124,4354 

Diambil tebal tutup = th = Yz in (Brownell & Young, 1959, tabeI5.8, p.93) 

Perhitungan Tinggi Tutup: 

Do = 54 in 

Dari Brownell & Young, 1959, tabel 5.7 dan 5.8 diketahui untuk t = Yz in, icr 

= 3,25 in, r = 48 in dan sf= 2,5 in 

Di = Do - 2 . t = 53 in 

AB Di. 232· = - -lcr= 5 m 
2 ' 

Be = r- icr = 44,75 in 

Kedalaman dish (b) = r - ~(BC)2 - (AB)2 = 9,7639 in 

Tinggi tutup = t + b + sf= 12,7639 in = 1,0637 ft 

Perhitungan Tinggi Total Menara Distilasi: 

Tinggi total menara = tinggi menara bagian shell + 2. tinggi tutup 

=28+2. 1,0637=30,1274ft,dl ft 

Perhitungan Isolasi: 

Untuk isolasi digunakan isolator dari Kalsium Silikat dengan: 

k = 0,372 Btu.inltf.hr."F dan tebal isolasi = 2 in 

D· I· I . OD (2. tebalisolasi) lameter uar ISO asl = + 
12 
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= 54112 + (2.2) = 483 ft 
12 ' 

Spesifikasi Menara Distilasi (D-160) 

Fungsi : Memisahkan ammonia 99,5% berat 

Type : Sieve tray 

Dasar pemilihan : Biaya pembuatan lebih murah daripada tipe bubble cap 

dan kapasitasnya lebih besar 

Kapasitas 

Suhu operasi 

: 383.275,5141 kg/hari 

: 122,5°C 

Tekanan operasi : 6 atm 

Dimensi 

- Diameter : 4 ft 

- Tinggi : 31 ft 

- Tebal isolasi : 2 in 

Bahan isolasi : Kalsium silikat 

Bahan konstruksi : Stainless steel 18-8 tipe 304 

J umlah : I buah 

41. Kondensor Distilasi (E-161) 

(D-160) 

E-161 f-----

(D-162) 

Fungsi : Mendinginkan distilat secara total 

Tipe : Shell and Tube 

Dasar Pemilihan : 

I. Luas perpindahan panas besar 

2. Dapat digunakan untuk tekanan tinggi 

Prarencana Pabrik K~04 
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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 

C-95 

Qc = 100264032,4416 kJlhari = 4177668,0184 kJ/jam = 3959649,705 Btu/jam 

Rate gas masuk = 1,0134.(5060.17 + 25,4271.18) = 87636,4888 kglhari 

= 3651,5204 kg/jam = 8033,3449Ib/jam 

Air pendingin terdiri dari 90% berat air ditambah dengan 10% bemt ethylene 

glycol. 

Suhu air pendingin masuk = _5°C = 268 K 

Suhu air pendingin keluar = 6°C = 279 K 

I f
279 Cp 

Cp· 00' . dT = R - dT = 826 7815 kJlkmol 
atf pe IllSID 268 R ' 

Cpethylene glycol . ~ T = 92,8538 kJ/kgmol.K x (279-268)K = 1021,3918 kJ/kmol 

Qc = 111airpendingin. Cpo ~T 

100264032,4416 = m kg . (0,973.826,7815 + 0,027.1021,3918) 
(0,973.181- 0,02762) 

111airpendingin = 2312239,1994 kglhari = 211955,26Ib/jam 

dimana: 

m.ir= 90% 2312239,1994 kg = 2081015,2795 kglhari = 86708,9700 kg/jam 

ffiethyleneglycol = 10%.2312239,1994 kg = 231223,9199 kglhari = 9634,33 kg/jam 

Tl = 80,6"F 

~T1 = T1 - t2 = 80,6 - 42,8 = 37,8°F 

~T2 = T2 -tl = 46,4 - 23 = 23,4 OF 

Prarencana Pabrik K~04 



Appendix C ~ Perhitungan Spesifikasi Peralatan c- 96 

D.T = D.Tl~D.T2 = 37,8-23,4 =300267"F 

LMTD Ln(D.Tl) Ln(37,8) , 
D.T2 23,4 

R= Tl-T2 = 80,6-46,4 = 17273 
t2-tl 42,8-23 ' 

s= t2-tl = 42,8-23 03438 
Tl- t1 80,6 - 23 ' 

Berdasarkan harga R dan S didapatkan: FT = 0,975 (Kern, 1965, Fig. 19, p.829) 

D.T = D.TLMTO x FT = 30,0267 x 0,975 = 29,276 of 

Tc = 80,6 + 46,4 = 6350F 
2 ' 

tc = 23 +42,8 = 3290F 
2 ' 

Trial UD = 75 btuljam.tY.oF 

Asumsi: % inch OD, 16 BWG, linch triangular pitch, L = 12 ft 

a" = 0,1963 (Kern, 1965, tabellO, p.843) 

Q=UD. A. D.T 

3959649,7050 = 18033655 ft2 
12 x 29,276 ' 

A = Nt. a" . L ~ 1803,3655 = Nt. 0,1963 . 8 

Nt = 765,5652 tubes 

Dari tabel9 Kern, 1965, diperoleh untuk 2-4 heat exchanger: 

IDshell = 33 in Nt = 774 tubes 

Uo koreksi -+ A = Nt. a" . L = 774.0,1963. 8 = 1823,2344 ft2 

Q 3959649,7050 2 U - = 74,1827 BtuI]·am.ft .oF 
0- AxD.T 1823,2344 x 29,276 
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Shell Side 

B = ID/5 = 3315 = 6 6 in , 

IDxC'xB 
as = 144. P T ; C'= PT - OD 

= 1- X = 0,25 

33 x 114 x 6,6 _ 2 
144.1 - 0,3781 ft 

Gs= W/as 

= 8033,3449 I 0,3781 

= 21246,6144Ib/jam.ft2 

De = 0,06 ft (Figure 28, Kern, 1965) 

G"= W = 8033,3449 
L. Nt 2/3 12.774213 

= 7,9412 lb/jam.lin ft 

Asumsi ho = 105 

ho 
tw= tc +. . (Tc + tc) 

hlo+ho 

105 
= 32,9 + .(63 5 + 32 9) 

347,2 + 105 ' , 

= 55,2839°F 

tf= (Tc + tw)/2 = 59,3920°F 

kf= Lki.xi =0,2903 Btuljam.ft2.(OF/ft) 

sf= Lsi. xi = 0,6120 

~f= L ~i . xi = 0,3029 lb/ft.jam 

Dari figure 12.9 Kern, 1965, diperoleh : 

ho = 111 Btuljam.~.oF 

a't = 0.302 in 

at = Nt. att 
144.n 

Gt=W/at 

Tube Side 

774.0,302 
144.4 =0,4058 

= 211955,26/0,4058 

= 522314,5885 Ib/jam.ft2 

Pada tc = 32,9°F 

~ = 2,8156.2,42 = 6,8138 Ib/ft.hr 

D = 0,62112 = 0,0517 ft 

Ret = D. Gt = 3963,1123 
~ 

Dari Peny, 1984, tabeI3-1l7, p.3-93: 

P ethylene g1y<:ol = 1,0013 glml = 62,5112 Ib/W 

pair = 62,5 Ib/ft3 

P wr pcndingin = P earnpunon = 62,50 II Ib/ft3 

V= Gt 
3600.p 

(figure 25, Kern) 

_ 522314,5885 . 
- 3600.62,50 II = 2,3214 ftldetIk 

Dari figure 25, Kern, 1965, didapatkan 

hi = 420 Btuljam.ft2.oF 

hio = hi . ID/OD 

= 420. 0,62/0,75 

= 347,2 Btuljam.~.oF 

Uc= hioxho = 347,2xl11 = . ° 
hio + ho 347,2 + III 84,11 BtulJam.~. F 
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Rd= Uc -Un =0 84,11-74,1827 =0,0016jam.tY.oFlBtu 
Uc x Un 84,llx 74,1827 

Perhitungan Pressure Drop: 

Shell Side 

Pada Te = 63,5"F 

J-l vapor = 0,0252 lb/jam.ft 

De = 0,06 ft 

Res = (De. GS)/J-l 

= 0,06.21246,6144 = 505871771 
0,0252 ' 

f= 0,0015 ft2lin2 (Figure 29, Kern,I965) 

N+l=12.~= 12.~=218 
B 66 ' , 

BM eampuran = 17,005 glgmol 

P. BM 5,5.17,005 
p = = ---'----'---

Z. R. T 0,9384.82,06.290,5 

= 0,0042 glem3 = 0,2610 Ib/ft3 

s = 0,2610/62,5 = 0,0042 

Ds = 33 112 = 2,75 ft 

Ap =.!. f.Gs
2 

.Ds.(N+l) 
L.1 s. 10 

2 5,22.lO .De.s 

2 
~ 1 0,0015.21246,6144 .2,75.21,8 

~ "2 5,22.1010.0,06.0,0042 

= 1,5430 psia < 2 psia 

Tube Side 

Untuk Ret = 3963, 1123 

f= 0,00038 (Figure 26, Kern, 1965) 

.1. Pt = f. Gt
2 

. L. n 
5,22.1010 

. D. s. <PI 

0,0038.522314,5885 2.12.4 

5,22.1010.0,0517.1.1 

= 1,8439 psia 

Pada Gt = 522314,5885 Ib/jam.tY, di

y2 
dapat: - =0 0,038 (Fig.27, Kern, 1965) 

2.g' 

An = 4.n y2 
Ll.rr . 

S 2.g' 

= 0,608 psia 

.!\Pr = .!\Pt + .!\Pr 

4.4 .0,D38 
1 

= 1,8439 + 0,608 

= 2,4519 psia < 10 psia 

Spesijikasi Kondensor Distilasi (£-161) 

Fungsi 

Tipe 

: Untuk mengkondensasi produk atas menara distilasi secara 

total 

: Shell and Tube 

Dasar Pemilihan : 
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1. Luas perpindahan panas besar 

2. Dapat digunakan untuk tekanan tinggi 

3. Mempunyai kapasitas aliran yang besar 

Dimensi 

- Shell ID 

Baffiespace 

- Tube ID 

OD 

Jumlah 

Passes 

Pitch 

Susunan 

- Panjang 

: 33 in 

: 6,6 in 

: 0,62 in 

: %in 

: 774 

:4 

: 1 in 

: triangular 

: 12 ft 

- Luas perpindahan panas : 1823,2344 ft2 

Bahan konstruksi : stainless steel 18-8 tipe 304 

Jumlah : 1 buah 

42. Drum Akumulator (F-162) 

(E-161) 

C __ F_-16--,2 ~) 
(F-1l4) 

Fungsi 

Tipe 

: Menampung distilat dari kondensor distilasi (E-161) 

: Tangki horisontal dengan tutup samping elipsoidal 

Perhitungan: 

Rate masuk = 87636,4888 kg/hari 

= 3651,5204 kg/jam = 8033,34491bJjam 

p= 598,2143 kg/m3 = 37,34521bJft3 

Rate volumetrik = 8033,34491bJjam = 215 1105 ft3JJ·am 
37 3452lbJft3 

' , 
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~~~--------------------------~~ 

Diambil: L = 2.D 

Liquid mengisi % bagian tangki 

Volume liquid = % (volume shell + 2.volume elipsoidal) 

Lelipsoidal 

215,1l05 = % ([:D
2
.LJ+2.[0,131328.D3

]) 

215,1105 = % ([ :D2 .2.D J+2.[0,131328.D3
]) 

215,1105 = % .(1,8335 D3) 

215,1105 = 1,3751 . D3 

D3 = 156,4326 fe 
Dsheu = 5,3881 ft ~ 6 ft 

Lshell = 2.D = 10,7762 ft ~ 11 ft 

2. D = 2. 5,3881 = 2,6941 ft 
4 4 

Lshell + Lelipsoidal 

10,7762 + 2,6941 ft = 13,4703 ft "" 16 ft 

Perhitungan Tebal Shell: 

P.D 
tshell = --+c 

2.fE 

dimana: 

f.llow = 18750 psi (untuk stainless steel18-8 tipe 304) 

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

c = faktor korosi = 0,1 in 

p= p.h 
144 

P = 37,3452 Ib/ft3 

h = 0,74. D = 0,74. 5,3881 = 3,9872 ft 

P 
37,3452.(3,9872) _ 1 034 . 

= - pSla 
144 ' 

Poperasi = 1,034 + 80,85 = 81,884 psia 
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Untuk safety, P design = 1,2 . 81,884 = 98,2608 psia 

98,2608.5,3881. 12 
4hell = + 0,1 

2. I 8750.0,8 

= 0,3118 in 

C- 101 

Diambil t shell = 5 h6 in (Brownell & Young, 1959, App.F item 2, p.350) 

Perhitungan Tebal Elipsoidal: 

v = .!. .(2 + k2 
) 

6 

= .!..(2 + 22)= I 
6 

41ipsoidal = 
P.D.v 

----+c 
2.fE-0,2.P 

98,2608.5,3881.12.1 +0,1 =0,3120 in 
2.18750.0,8 - 0,2.98,2608 

Diambil 41ipsoidaI = 5/16 in (Brownell & Young, 1959, App.F item 2, p.350) 

Spesijikasi Drum Akumulator (F-I62) 

Fungsi 

Type 

Menampung distilat dari kondensor distilasi (E-161) 

Tangki horisontal dengan tutup samping berbentuk 

elipsoidal 

Dasar pemilihan : Tekanan tidak terlalu besar 

Kapasitas : 12458,6615 ft3/jam 

Suhu operasi 8°C 

Tekanan operasi 5,5 atm 

Dimensi 

- diameter shell : 6 ft 

- tebal shell : 5/16 in 

- tebal elipsoidal : 5h6 in 

- panJang : 16 ft 

Bahan konstruksi: Stainless steel 18-8 tipe 304 

Jumlah 1 buah 
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43. Pompa Reflux (L-165) 

F ungsi : Memompa liquida dari drum akumulator (F -162) kembali ke menara 

distilasi (D-160) dan ke tangki penyimpan NH3 (F-114) 

Tipe : Centrifogal Pump 

Dasar pemilihan: 

1. Cocok untuk liquida dengan viskositas rendah 

2. Cocok untuk rate massa besar 

J umlah: 1 buah 

Perhitungan: 

1 X NID X H2O 
--+--

P campuran P NID P H2O 

P""",pwan = 598,2143 kg/m3 
= 37,5452 Ib/ft3 (Perry, 1984, tab.3-I, p.3-7) 

Ilcampwan = 0,1363 cps = 9,16.1O-5 Ib/ft.s (Geankoplis, 1997, fig.A.3-4, p.876) 

Kapasitas 1 (ml) = 87.636,4888 kg/hari = 2,2315 lb/sec 

Kapasitas 2 (m2) = 1.158,8006 kg/hari = 0,70821b/sec 

Kapasitas 3 (m3) = 86.477,6882 kgJhari = 2,2011 Ib/sec 

. 223151b/detik 3. . 
Rate volumetnc 1 = ' 3 = 0,0594 ft Idettk = 26,6780 gal/mm 

37,54521b/ft 

Ra I tn· 2 0,7082lb/detik 00189ft3/d tik 84835 all . te vo ume c = 3 = , e =, g mm 
37,54521b/ft 

. 2 201 1 Ib/detik 3. . 
Rate volumetnc 3 = ' 3 = 0,0586 ft Idettk = 26,3032 gal/mm 

37,54521b/ft 
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Dianggap NRe > 2100 

Diopll = 3,9. qrO,45. pO, 13 in (Peters & Timmerhaus, 1991 ,eq.15, p. 496) 

= 3,9.0,0594°,45. (37,5452)°,13 = 1,7537 in'" 2,067 in 

Dan Brown, 1950, tab. 23, p.123 diperoleh: 

Ukuran pipa 2 in sch. 40 

ill = 2,067 in 

OD = 2,375 in 

A = 3356 in2 
p , 

Diort 2 = 3,9.qrO,45.pO,13 in (Peters & Timmerhaus, 1991 ,eq.15, p. 496) 

= 3,9. 0,0189°.45
. (37,5452)°,13 = 1,0475 in:::; 1,049 in 

Dari Brown, 1950, tab. 23, p.123 diperoleh: 

Ukuran pipa 1 in sch. 40 

ill = 1,049 in 

OD= 1,315 in 

A =0864 in2 
p , 

Diopt3 = 3,9.qrO,45.pO,13 in (Peters & Timmerhaus, 1991 , eq.15, p. 496) 

= 3,9.0,0586°,45. (37,5452)°,13 = 1,7431 in:::; 2,067 in 

Dan Brown, 1950, tab. 23, p.123 diperoleh: 

Ukuran pipa 2 in sch. 40 

ill = 2,067 in 

OD =2,375 in 

Ap = 3,356 in2 

Kecepatan aliran: 

v = Q = 0,0594 fe Idetik = 2 5487 ftldetik 
1 A 3356/144 ft2 ' , 

N
Rel

= D.v.p = 2,067/12x2,5487x37,5452 = 1799649307 
J.1 9,16.10.5 

' 
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v = Q = 0,0189ft3/detik =31504ft1detik 
2 A 08641144 ft2 ' , 

N
Re2

= D.v.p = 1,049/12x3,1504x37,5452 = 1128934182 
~ 9,16.10-5 

' 

V = Q = 0,0586 ft3/detik = 25144 ftldetik 
3 A 3,3561144 ft2 ' 

N 
_ D.v.p 

Re3- --= 
Jl 

2,067/12x2,5144x37,5452 = 1775424793 
9,16. W-5 

' 

Untuk aliran turbulen (steel pipe) digunakan: 

f1 = 0,04/(NReo,16) (Peters&Timmerhaus,1991,eq.8, pA83) 

= 0,04/(179964,930~·16) = 0,0058 

t2 = 0,04/(NReo,16) 

= 0,04/(112298,6434°,16) = 0,0062 

f3 = 0,04/(NReo,16) 

= 0,04/(177542,4793°,16) = 0,0058 

Titik 1: 

Panjang pipa lurus = 40 ft 

Panjang pipa ekivalen: 

(Peters&Timmerhaus, 1991,eq.8, p.4S3) 

(peterS&Timmerhaus,I991,eq.8, p.483) 

- 1 buah gate valve, Le!D = 7 (Peters & Timmerhaus,1991,tab.l, pA84) 

Le = 1 x 7 x 2,067112 ft = 1,2058 ft 

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

Le = 1 x 300 x 2,067/12 ft = 51,675 ft 

- 1 buah tee, LeID = 90 (peters & Timmerhaus,1991,tab.1, p.484) 

Le = 1 x 90 x 2,067112 ft = 15,5025 ft 

- 3 buah elbow 90°, LeID = 32 (Peters & Timmerhaus,I991,tab.l, p.484) 

Le = 3 x 32 x 2,067112 ft = 16,536 ft 

Panjang total pipa = (40 + 1,2058 + 51,675 + 15,5025 + 16,536) ft = 124,9193 ft 
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Friksi yang melalui pipa dan fitting: 

Fla= 2.f~L.v2 = 2.0,0058.124,9193.2,5487
2 

= 1,69871bfftllbm 
D.gc 2,067112.32,17 

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

Friksi karena contraction: 

Dari Peters & Timmerhaus, 1991, tabell, p.484 diperoleh: 

Al = luas penampang drum akumulator = 301,5929 ft2 

A2 = luas penampang pipa = 3,356 in2 

A2 = 3,356/144 ft2 = 7 73.10-5 
Al 301,5929ft2 ' 

Untuk A2 < 0,715 -4 Kc = 0,5; untuk aliran turbulen -4 a = 1 
Al 

FIb = KC.V2 = 0,5.2,5487
2 

= 0,0505 lbfftllbm 
2.a.gc 2.1.32,17 

(Peters & Timmerhaus,1991, tab.1, p.484) 

}:F = (1,6987 + 0,0505) lbfftllbm = 1,7492 lbfftllbm 

Titik 2: 

Panjang pipa lurus = 20 ft 

Panjang pipa ekivalen: 

- 1 buah globe valve, LelD = 300 (Peters & Timmerhaus,1991,tab.l, p.484) 

Le = 1 x 300 x 1,049/12 ft = 26,2250 ft 

- 3 buah elbow 90°, LeID = 32 (Peters & Timmerhaus,1991,tab.l, p.484) 

Le = 3 x 32 x 1,049112 ft = 8,392 ft 

Panjang total pipa = (20 + 26,225 + 8,392) ft = 54,617 ft 

Friksi yang melalui pipa dan fitting: 

F
2
• = 2.f&.V2 = 2.0,0062.54,617.3,1504

2 
= 2,3902 lbfftllbm 

D.gc 1,049112.32,17 

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

Friksi karena expansion: 

Kex = 1 (Brown, 1950) 
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F2b = Kex·
v2 

=1.3,1504
2 

=0,1543Ibfftllbm 
2.a.ge 2.1.32,17 

:EF2 = 2,3902 + 0,1543 = 2,5445 Ibfftllbm 

Titik 3: 

Panjang pipa lurns = 20 ft 

Panjang DiDa ekivalen: 

C-106 

- 1 buah globe valve, LelD = 300 (Peters & Timmerhaus,1991,tab.l, p.484) 

Le = 1 x 300 x 2,0671l2 ft = 51,675 ft 

- 3 buah elbow 90°, LeID = 32 (Peters & Timmerhaus,1991,tab.l, p.484) 

Le = 3 x 32 x 2,067112 ft = 16,536 ft 

Panjang total pipa = (20 + 51,675 + 16,536) ft = 88,2110 ft 

Friksi yang melalui DiDa dan fitting: 

F3a= 2.fM..V2 = 2.0,0058.88,2110.2,5144
2 

= 1,16751bfftllbm 
D.ge 2,067/12.32,17 

(Peters & Timmerhaus,I991,eq.9,p.483) 

Friksi karena expansion: 

Kex = 1 (Brown, 1950) 

F3b= Kex·
V2 

= 1.2,5144
2 

=0,09831bf.ftllbm 
2.a.ge 2.1.32,17 

:EF3 = 1,1675 + 0,0983 = 1,26581bfftllbm 

Persamaan Bernoulli: 

PI = 80,85 psia; ZI = 15 ft 

P2 = 88,2 psia; Z2 = 27 ft 

P3 = 170 psia; Z3 = 10ft 

, P 2 
PI vj g 2 V 2 g ) mlx(-Ws)=m3 x (-' +--+-,Z3) + m2 x (-+ +-,Z2-
pc 2.u.ge ge pc 2.u.ge ge 

p v 2 g 
m, x (_I + __ 1 -+-,ZI) + ml x :EF, + m2 x :EF2+ m3 x :EF3 

p 2.u.ge ge 

(Nevers, 1991) 
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2 
22"15 (W)-22011 170.144 2,5144 32,17 

, J x - S -, x ( + +--.10) + 
37,5452 2.1.32,17 32,17 

2 
O 7082 

88,2.144 3,1504 32,17 ) 
, x ( + + --.27 -

37,5452 2.1.32,17 32,17 

2 
2 2315 

80,85.144 2,5487 32,17 ) 
, x ( + +--.15 + 

37,5452 2.1.32,17 32,17 

2,2315 x 1,7492 + 0,7082 x 2,5445 + 2,2011 x 1,2658 

-Ws = 447,68251bfftJlbm 

Effisiensi pompa = 28 % 

-Ws m Brake hp= . 
11. 550 

(peters & Timmerhaus, 1991, fig. 14-37, p.520) 

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

447,6825IbfftJlbm2,2315Ibmls = 6 4870 Hp 

0,28.550 Ibf.ftJs ' 
hp 

Effisiensi motor = 86% (Peters & Timmerhaus, 1991, fig. 14.38, p. 521) 

S h· d' k' d 6,4870 7 5 3 H e mgga lpa at pompa engan power motor = , 4 1 Hp ~ 8 P 
0,86 

44. Reboiler (E-l63) 

(D-160) -rS-----. 
E-163 
.~ 

---~ I !_-- steam 
I 
I 
j (D-160) 

waste 

Fungsi : Menguapkan kembali bottom product dari menara distilasi 

Tipe : Shell and Tube Kettle Reboiler 

Dasar pemilihan: 

I. Luas perpindahan panas besar 
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2. Dapat digunakan untuk tekanan tinggi 

3. Mempunyai kapasitas a1iran yang besar 

Perhitungan: 

Perhitungan Koefisien Transfer Panas: 

P operasi = 6,17 atm 

T liquid masuk = 218°C; T gas keluar = 228°C 

C- J08 

QR = 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 kJ/kg (Smith, 19%, p. 672) 

. 2963093001018kJ/hari 
Massa steam yang dtbutuhkan = ----'-'----

1769,155 kJ/kg 

= 167486,3424 kg/hari = 6978,5976 kg/jam 

= 15352,9147Ib/jam 

tl = 424,4"F _-+1.,-1 _____ ---.J-I _ ...... h = 442,4"F 

f 

! T 2 = 462,2"F 

~T1 =T2-tl =462,2-424,4 = 37,8°F 

~T2 = Tl- t2 = 462,2 - 442,4 = 19,8°F 

TI = 462,2"F 

~T ~T1-~T2 
LMID (~T1) 

37,8 -19,8 = 27 8368 

Ln(37,8) , Ln --
~T2 19,8 

Fr = 1 karena salah satu fluida suhunya konstan (Figure 18, p.828, Kern, 1%5) 

~T=~TLMlDxFr=27,8368x 1 = 27,8368°F 

Tc =462,2 of 

tc = 424,4 + 442,4 = 433 40F 
2 • 

Trial UD = 182 Btuijam.ft2oF 

Asumsi 1 inch OD, 12 BWG, 1 v.. inch triangular pitch, L = 12 ft. 

a" = 0,2618 (fabel 10, p. 843, Kern, 1965) 
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Q=UD . A. /).T 

A= Q = 11701913,47 =23097564ft2 

UD x /).T 182 x 27,8368 ' 

A = Nt. an. L =Nt. 0,2618 .12 

Nt = 735,2166 tubes 

Dari tabel9 hal 842, Kern, 1965, diperoleh untuk 1-2 heat exchanger: 

IDshell = 39 in Nt = 736 tubes 

UD koreksi - A = Nt. an. L = 736.0,2618. 12 = 2312,2176 W 

UD = l= 11701913,47 1818063 Btu/am.W.oF 
A./).T 2312,2176.27,8368 ' J 

Tube Side 

a't = 0,479 in2 (TabellO, p.843, Kem,1965) 

at = (Nt. a't)I144.n 

Shell Side 

Aswnsi ho = 160 

ho 
tw=tc+ . (Tc+ tc) 

hio+ho 

C-109 

= (736.0,479)/144.2 = 1,2241 

Gt= W/at =433,4+ 160 .(462,2+433,4) 
1500+160 = 15352,9147/ 1,2241 

= 12542,2063 Ib/jam.W 

Pada tc = 462,2 of 

J.l = 0,0175.2,42 = 0,0424 Ib/ft.hr 

D = 0,782/12 = 0,0652 ft 

Ret = D. G = 19286,6003 
J.l 

hio = 1500 Btuljam.ft2. of 

Uc= hioxho = 1500x300 =250 
hio + ho 1500 + 300 

= 519,7229 of 

/).tw = tw - tc = 86,3229 of 

Dari Fig. 15.11, p.474, Kern, 1965, 

diperoleh : ho = 300 btuljam.ft2
• OF 

Rd = Uc - Ud = 250 -181,8063 = 0,0015 (memenuhi) 
UcxUd 250x181,8063 
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Tube Side 

Untuk Ret = 19286,6003 Diabaikan 

f= 0,00023 (Fig.26, p.836, Kern 1965) 

~ Pt= f.Ge.L. n 
5,22.1010

. D. s. <fl, 

0,00023.12542,20632 .12.2 

5,22.1010 .0,0652.l.l 

= 0,00026 psia 

Spesijikasi Reboiler (F-163) 

C- no 

Shell Side 

Fungsi : Menguapkan kembali bottom product dari 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 ill : 39 in 

Balle space : 5 in 

- Tube ill : 0,782 in 

OD : I in 

Jumlah : 736 

Passes :2 

Pitch : I 'Ie in 

Susunan : triangular 

-Panjang : 12 ft 

- Luas perpindahan panas : 2312.2176 ft~ 

Bahan konstruksi : Carbon steel 

Jum1ah : 1 buah 
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45. Pompa Reboiler (lA64) 

Fungsi : Memompa Iiquida dari menara distilasi (D-160) ke reboiler (E-163) 

Tipe : Centrifugal Pump 

Dasar pemilihan: 

1. Cocok untuk Iiquida dengan viskositas rendah 

2. Cocok untuk rate massa besar 

lumiah : I buah 

Perhitungan: 

1 XK2S04 + X NaCI + x CaS042H20 + XK2S04.Na2S04 + X KCI.2NaCI + X eacl2 + 
Pcampuran PK2S04 PNaCI PCaS04.2H20 PK2S04.Na2S04 PKCI2NaCI Peacl2 

X NH3 X Il20 --+--
PNH3 PIl20 

Pcampuran = 54,1872 Ib/ft3 

Ilcampw-an = 2,714 cps = 2,714.10-3 kglm.s = 1,8237.10-3 1b/ft.s 

Kapasitas = 383.275,5141 kg/hari = 266,1636 kglmenit = 585,5598 Ib/menit 

Ra I ·k 585,5598 Ib/menit 108062 fi31 . 0 1801 fi31 te vo umetn = 3 =, memt = , s 
54,1872 Ib/ft 

Dianggap N Re > 2100 

Diopt = 3,9.qrO.45.pO.13 in (Peters & Timmerhaus, 1991 , eq.lS, p. 496) 

= 3,9.0,1801°.45
• (54,1872)°·13 = 3,03 in:::: 3,068 in 

Dari Kern, 1965, p. 844 diperoleh: 

Ukuran pipa IPS : 3 in; sch. 40 

lD = 3,068 in 

OD=3,5 in 
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Ap = 7,38 in2 

Kecepatan aliran: 

v= Q = 0,1801ft
3
/s =3,5141 ft3/s 

A 7,38/144 ft2 

NRe= D.v.p = 3,068/12x3,5141x54,1872 = 26.695,0990 

/1 1,8237.10-3 

Untuk aliran turbulen (steel pipe) digunakan: 

f= 0,04 = 0,04 = 0 0078 
(N

Re
f,16 (26.695,0990)°,16 ' 

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

Panjang pipa lurus = 10 m = 32,81 ft 

Panjang pip? ekivalen: 

C-112 

- 1 buah gate valve, LelD = 7 (Peters & Timmerhaus, 1991, tab. 1, p.485) 

Le = 1 x 7 x 3,068/12 ft = 1,7897 ft 

- 1 buah globe valve, LelD = 300 (Peters & Timmerhaus, 1991, tab. I, p.485) 

Le = 1 x 300 x 3,068/12 ft = 76,70 ft 

- 2 buah elbow 90°, LelD = 32 (Peters & Timmerhaus, 1991, tab. I, p.484) 

Le = 2 x 32 x 3,068/12 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: 

F 
_ 2.fM..V2 

1-
D.gc 

2.0,0078.127,6624.3,5141
2 

= 2,9901 Ibfftllbm 
3,068112.32,17 

(Peters & Timmerhaus,I991, eq.9, p.483) 

Friksi karena contraction dan expansion: 

Dari Peters & Timmerhaus, 1991, tabel 1, p.484 diperoleh: 

AJ = luas penampang menara distilasi = 12,5663 m1 

A2 = luas penampang pipa = 7,38 in2 

A2 = 7,38/144 ft2 = 4 08.10-' 
AI 12,5663 ft2 ' 

Untuk A2 < 0,715 ~ Kc = 0,5; untuk aliran turbulen ~ a = 1 
AI 
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F
2

= Kc.v
2 

= 0,5.3,5141
2 

=0,0960IbfftJlbm 
2.a.gc 2.1.32,17 

(Peters & Timmerhaus, 1991, tab. 1, p.484) 

Kex = 1 (Brown, 1950) 

F3 = Kex·
V2 

= 1.3,514e = 0,19191bfftJlbm 
2.a.gc 2.1.32,17 

LF= (2,9901 + 0,0960 + 0,1919) IbfftJlbm = 3,278lbfftJlbm 

Persamaan Bernoulli: 

~ = Z2 - z\ = 2 - 10 ft = -8 ft 

M>= P2-P\ =6,17 -6 atm =0,17 atm =359,7588Ibflft2 

pcampuran = 54,1872 Ib/ft3 

P -p V 2 _V2 

_ Ws = 2 1+ 2 I + lL . .1z + LF 
P 2.a. gc gc 

= 359,7588 + 3,5141
2 
-0 + (-8) + 3,278 

54,1872 2.1.32,17 

= 2,1091 IbfftJlbm 

C-113 

Effisiensi pompa = 36 % 

-Ws m 

(Peters & Timmerhaus, 1991, fig. 14-37, p.520) 

Brake hp = . 
TJ. 550 

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

2,1 0911bfftJlbm 585,5598/60 Ibrnls = 0 1040 Hp 

0,36.550 ft.lbf/s ' 
hp 

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

Sehingga dipakai pompa dengan power motor = 0,1040 - 0,13 Hp '" 0,5 Hp 
0,8 
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APPENDIXD 

PERHITUNGAN ANALISA EKONOMI 

Metode Perkiraan Barga 

D-J 

Harga peralatan sering mengalami perubahan karena kondisi ekonomi. 

Oleh karena itu, untuk memperkimkan harga pemlatan sekarang diperlukan suatu 

indeks yang dapat mengkonversikan harga peralatan sebelumnya menjadi harga 

ekivalen sekarang. Metode yang digunakan untuk menentukan harga peralatan 

adalah metode Cost Index yang dihitung dengan persamaan : 

.. Cost index saat ini 
Harga alat saat 1m = .Harga alat pd tahun A 

Cost index pd tahun A 

Pada perencanaan pabrik Kalium Sulfat, harga pemlatan yang digunakan 

didasarkan pada harga alat yang terdapat pada pustaka Peters & Timmerhaus, 

1991 dan Ulrich, 1984. Cost index yang digunakan adalah dari Marshall & Swift 

Cost Index dan Chemical Engineering Plant Cost Index. 

D.l. Perhitungan Barga Peralatan 

Cost Index Marshall & Swift pada tahun 1990 

Timmerhaus, 1991) 

924 (Peters & 

- Cost Index Marshall & Swift pada tahun 2002 = 1094,9 (Chemical 

Engineering, Agustus, 2002) 

- Cost Index Chemical Engineering Plant pada tahun 1982 = 315 (Ulrich, 1984) 

- Cost Index Chemical Engineering Plant pada tahun 2002 = 392,7 (Chemical 

Engineering, Agustus, 2002) 

Contob perbitungan : 

Nama aIat : Tangki Penyimpan NH3 cair 

Kapasitas : 3574650,3040 liter 

Bahan konstruksi : Stainless Stee118-8 ripe 304 

Harga Tahun 1990 : US$ 6000 

Harga Tahun 2002 '" 1094,9 .US$ 6.000 = USS 7.1 IO (USSI = Rp 8.900,00) 
924 
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Appendix D- Perhitungan Analisa Ekonomi 

Biaya beban per tahun = 650x350oox 12 = Rp 273.000.000,00 

Listrik yang terpakai = 620,4224 kW 

Biaya listrik : 

D- 5 

WBP (Waktu Beban Puncak, pkI8.00-22.00) = Rp 388lkWh 

LWBP (Luar Waktu Beban Puneak, pk22.oo-18.oo) = Rp 314lkWh 

Dalam 1 hari terdapat 4 jam WBP dan 20 jam L WBP 

Listrik terpakai = 634,6907 kW untuk 330 hari (full operation) 

= 1/2.32,4521 kW untuk 30 hari (off operation) 

Biaya Iistrik terpasang per tahun : 

= (330. 634,6907 + 30. 1
/ 2.32,4521).(388.4 + 314.20) 

= Rp 2.593.343.400,00 

Total biaya utilitas = Rp 8.1 7lJ 05.500,00 

D.S. Perbitungan Harga Tanah dan Bangunan 

Luas tanah 

Luasbangunanpabrik 

Luas bangunan gedung 

= 9000 m2 

=45OOm2 

= 2032 m2 

Harga tanah per m2 
= Rp 95.000,00 

Harga bangunan pabrik per m2 = Rp 120.000,00 

Barga bangunan gedung per m2 
= 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. Perbitungan Gaji Karyawan 

Untuk karyawan bagian proses, pengemasan, dan keamanan dilakukan 

sistem 3 shiftJhari yang terdiri atas 4 regu secara berganrian. 

Shift pergantian keJ.ja 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 Hari 

1 

2 

3 

4 

Senin Selasa Rabu Kamis Jumat Sabtu Minggu Senin Selasa 

P P P L M M M L S 

S S L P P P L M M 

M L S S S L P P P 

L M M M L S S S L 

Keterangan tabel : P = pagi S = siang M = malam L = hbur 

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 kelja : 

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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Appendix D ~ Perhitungan Analisa Ekonomi D- 7 

TbID4P' . G"K a e enoclan aJI aryawan 
No Jabatan Jumlah Gaji tiap Total 

oranglBulan, 
Rupiah 

I Direktur I 10.000.000 10.000.000 
2 Manager I'foduksi I 4.500.000 4.500.000 
3 Man~er keuangan I 4.500.000 4.500.000 
4 Manager Adm/personalia & Humas I 4.500.000 4.500.000 
5 Manager lab., QC, dan R&D I 4.500.000 4.500.000 
6 Sekretaris 2 900.000 1.800.000 
7 Supervisor bhn baku dan produk I 3.250.000 3.250.000 
8 Su~rvisor proses I 3.250.000 3.250.000 
9 Supervisor utilitas I 3.250.000 3.250.000 
10 Supervisor lab., QC, dan R&D I 3.250.000 3.250.000 
II Supervisor maintenance I 3.250.000 3.250.000 
12 Supervisor keuangan I 3.250.000 3.250.000 
13 Supervisor controller I 3.250.000 3.250.000 
14 Supervisor Adm/personalia & Hurnas I 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 ~awan 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 ~aryawan 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 ~K.aryawan pembukuan 6 800.000 4.800.000 
27 Karyawan Admlpersonalia & Hurnas 4 800.000 3.200.000 
28 Dokter I 2.000.000 2.000.000 
29 Perawat 2 800.000 , 1.600.000 
30 Sopir 3 600.000 i 1.800.000 
31 Cleaning Service & Tukang KebWl 8 500.000 4.000.000 

Total 196 198.150.000 

Total gaji karyawao per bulan = Rp 198.150.000,00 

Total gaji karyawao per talmo = Rp 2.377.800.000,00 
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