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ABSTRAK

Pabrik pembuatan isobutylene dengan kapasitas 50.000 ton/tahun ini
direncanakan berdiri tahun 2025 di Kebomas, Kabupaten Gresik, Jawa Timur yang
diperkirakan memiliki luas area sekitar 3,5 ha. Proses pembuatan etilen
menggunakan proses dehidrasi isobutanol dalam reaktor jenis multitubular fixed
bed (R-01) dengan katalis alumina. Kondisi operasi pembuatan etilen adalah 340°C
dan tekanan 1 atm dengan reaksi:

C4HsOH —> C4Hg + H20

Pabrik ini merupakan perusahaan perseroan terbatas (PT) dengan sistem
organisasi line and staff, yang dipimpin oleh Direktur Utama dengan jumlah
karyawan sebanyak 133 orang. Berdasarkan hasil analisa ekonomi, pabrik

isobutylene ini layak didirikan dengan perincian sebagai berikut:

e Total Capital Investment =US$  26.935.985,41
e Selling Price per Year =US$ 164.618.374,27
e Total Production Cost =US$ 140.209.336,83
e Annual Cash Flow =US$ 19.167.743,26
e Pay Out time = 1,32 tahun

e Rate of Return =63,43%

e Discounted Cash Flow =70,99 %

e Break Even Point = 38,6708 %

e Service Life =11 tahun

Kata Kunci: Isobutylene, Isobutanol, Reaktor, Dehidrasi
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. ACCUMULATOR
C . Tebal korosi yang diizinkan, m
E . Effisiensi pengelasan, dimensionless
ID, OD . Inside diameter, Outside diameter, m
L . Panjang accumulator, m
P . Tekanan operasi, atm
S : Working stress yang diizinkan
t . Temperatur Operasi, °C
\Y : Volume total, m3
Vs . Volume silinder, m*
W . Laju alir massa, kg/jam
P . Densitas, Ib/ft3

. CHILLER, COOLER, HEAT EXCHANGER, KONDENSOR,
REBOILER, VAPORIZER

A = Area perpindahan panas, ft?

8,8 = Areapada annulus, inner pipe, ft?

as,at = Area pada shell, tube, ft?

a = external surface per 1 in, ft%/in ft

B = Baffle spacing, in

C = Clearance antar tube, in

D = Diameter dalam tube, in

De = Diameter ekivalen, in

f = Faktor friksi, ft¥/in?

Ga = Laju alir massa fluida pada annulus, Ib/jam.ft?
Gp = Laju alir massa fluida pada inner pipe, Ib/jam.ft?
Gs = Laju alir massa fluida pada shell, Ib/jam.ft?

Gt = Laju alir massa fluida pada tube, Ib/jam.ft?
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BAB |
PENDAHULUAN

1.1. Latar Belakang

Pertumbuhan ekonomi di Indonesia saat ini cenderung lambat dan tidak
merata menyebabkan kondisi perekonomian Indonesia mengalami pemerosotan.
Indonesia sebagai negara berkembang harus dapat meningkatkan kondisi ekonomi,
khususnya di bidang perindustriaan agar dapat bersaing dalam perekonomian dunia.
Berkembangnya industri-industri dalam negeri diharapkan dapat membantu
meningkatkan pertumbuhan ekonomi di Indonesia. Pembangunan industri di
Indonesia menjadi salah satu solusi untuk menambah devisa negara. Selain itu,
keberadaan suatu industri juga dapat meningkatkan ekspor, memperluas lapangan
pekerjaan, menambah nilai guna suatu bahan baku, dan mengurangi ketergantungan
impor dengan negara lain.

Nilai impor akan meningkat terus menerus pada tahun-tahun yang akan
datang apabila tidak dilakukan upaya-upaya pembangunan industri kimia nasional.
Perkembangan industri petrokimia dapat dilakukan secara bertahap dan terpadu
melalui peningkatan keterkaitan antara industri dengan sektor ekonomi yang
memasok bahan baku industri kimia dan melakukan pembangunan industri
petrokimia nasional (Kemenperin, 2017).

Isobutylene adalah salah satu bahan kimia yang masih harus diimpor.
Isobutylene atau 2 methyl propene merupakan produk refining petroleum atau
proses petrokomia. Isobutylene di Indonesia memiliki prospek yang baik untuk
dikembangkan. Hal ini ditinjau dari potensi kebutuhan industri terhadap senyawa
ini yang digunakan sebagai senyawa intermediate dan bahan baku, misalnya
pembuatan isoprene, methyl tertier butyl ether, polyisobutylene dan tertier butyl
mercaptan.

Isobutylene di Indonesia saat ini belum dikembangkan, walaupun nilai
permintaannya cukup besar jika dilihat dari data Badan Pusat Statistik (BPS).
Senyawa ini masih diimpor dari Singapura, Australia, Brazil, Amerika Serikat,

China, India, dan Korea. Salah satu upaya yang dapat dilakukan untuk



menghilangkan ketergantungan Indonesia terhadap impor isobutylene dari luar
negeri adalah dengan pembangunan pabrik isobutylene. Pendirian pabrik
isobutylene diharapkan mampu memenuhi kebutuhan isobutylene dalam negeri dan

membuka lapangan kerja baru bagi masyarakat.

1.2.  Sejarah dan Perkembangan

Menurut Ullman (1989), dikarenakan permintaan isobutylene semakin
meningkat, maka sejak tahun 1960 pembuatan isobutylene mulai dikomersialkan.
Pabrik isobutylene pertama kali didirikan di Cerpus Christi, Texas dengan kapasitas
150.000 ton/tahun. Tahun 1971 di kota Buenos Aires, Argentina, isobutylene
diproduksi dengan kapasitas 8000 ton/tahun. Kemudian tahun 1977 di USA,
isobutylene diproduksi dengan proses Cracking Methyl Tertiary Butyl Ether
kapasitas produksi 4400 ton/tahun. Selanjutnya dikembangkan lagi produksinya
menjadi 14.500 ton/tahun. Perkembangan berikutnya proses pembuatan isotbuylene
dilakukan oleh Huls of Marl, Federal Republic of Germany dan UOP Process
Division dengan dehidrasi TBA dihasilkan 1200 bbl/stream day.

1.3. Macam-Macam Proses Pembuatan Isobutylene
Proses pembuatan isobutylene secara komersial dapat dilakukan melalui
berbagai macam proses, diantaranya adalah sebagai berikut:
1)  Proses IFP’S MTBE
2)  Proses Dehidrogenasi Isobutane
3)  Proses Dehidrasi Tertier Butyl Alcohol (TBA)
4)  Proses Dehidrasi Isobutanol
1.3.1. Proses IFP’S Methyl Tertier Buthyl Ether (MTBE)
Proses ini terjadi dalam dua tahap digunakan dua reaktor fixed bed. Tahap
pertama yaitu metanol dan campuran rafinat Cs.1 direaksikan pada temperatur 333
K dihasilkan MTBE, dengan reaksi:

CsHgg + CHsOH > CH3OC(CHz3)3(g)

MTBE selanjutnya ter-cracking di dalam reaktor fixed bed tubular dan
reaksi tersebut merupakan reaksi endotermis dengan bantuan katalis solid acidic.

Reaksi cracking MBTE yang terjadi adalah:



CH30OC(CHz)3(g) -> (CH3)2CCHzg+ CHsOHg)

MTBE yang masih mengandung impuritis divaporasi sebagai umpan
reaktor kedua. MTBE akan terdisosiasi untuk memisahkannya dengan produk
berupa isobutylene di reaktor kedua. MTBE yang tidak bereaksi di recycle ke
reaktor pertama. Proses berlangsung dalam reaktor fixed bed pada suhu 90-160 °C
dan tekanan 0,5 - 4 atm. Konversi MTBE antara 60-80% dan selektivitas sebesar
90% mol isobutena (Keyworth, D.A., dan McFarland, C.G., 1986).

1.3.2. Proses Dehidrogenasi Isobutane

Proses ini merupakan proses dehidrogenasi katalitik dengan bahan baku

isobutane dalam fase gas dengan menggunakan Kkatalis. Katalis yang digunakan

pada proses ini adalah alumina. Reaksi yang terjadi sebagai berikut:
(CHz3)2CHCHz3(g) > (CH3)2.CCHy(g) + Hag)

Reaksi dehidrogenasi ini bersifat endotermis. Pada reaktor fixed bed
menghasilkan produk isobutylene dan hidrogen sebagai produk samping serta
komponen lain yang masih terikut bersama bahan baku. Kondisi operasi reaktor
dengan temperatur 537,8 °C dan tekanan vakum 0,14 atm agar tidak terjadinya
deaktivasi katalis. Proses ini menghasilkan isobutylene dengan konversi sebesar 55-
60% dan selektivitas 92% mol. (Woerner, R.C., & Tschopp, L.D., 1967).

1.3.3. Proses Dehidrasi Tertier Butyl Alcohol (TBA)

Proses ini menggunakan TBA sebagai bahan baku. Pada proses ini TBA
mengalami dehidrasi menjadi isobutylene dan H>O. Dehidrasi TBA menjadi
isobutylene dapat dilakukan baik dalam fasa gas dan fasa cair. Reaksi pada fasa gas
dilakukan pada temperatur tinggi 400°C dan tekanan 0,01 - 10 atm dengan bantuan
katalis alumina. Konversi TBA mencapai 100% dan selektifitas 98,4% (Inoue,
K., Toshihiro, S., dan Kobayashi,M., 1989). Reaksinya sebagai berikut:

(CH3)3COHaq) - (CH3)2C=CHoa(g) + H2O(aq)

Reaktor batch atau reaktor alir digunakan pada fasa cair dengan temperatur
160°C dan tekanan 13,6 atm dengan Kkatalis Para Toulene Sulsonic Acid (PTSA)
sebanyak 2,5% dari berat TBA konversi yang dihasilkan. Reaksi dehidrasi TBA



bersifat endotermis sehingga membutuhkan panas agar reaksi dapat terjadi sesuai
yang dengan yang diinginkan. Meskipun reaksi fasa gas menghasilkan konversi
100%, akan tetapi reaksi ini membutuhkan temperatur yang sangat tinggi sehingga
energi yang keluar lebih besar dan harga heater mahal (Gupta, V. P., 1994).
1.3.4. Proses Dehidrasi Isobutanol

Proses ini menggunakan isobutanol sebagai bahan baku dan dibantu dengan

bantuan katalis alumina. Reaksi yang terjadi adalah sebagai berikut:
C4H100(g) > CaHsg(g) + H20(q)

Reaksi dehidrasi isobutanol menjadi isobutylene dilakukan pada reaktor
fixed bed dengan temperatur operasi 340 °C dan tekanan 1 atm. Reaksi ini bersifat
endotermis, sehingga membutuhkan panas agar reaksi dapat berjalan sesuai dengan
yang diinginkan. Konversi Isobutanol menjadi isobutylene mencapai 100 % dengan

selektifitas mencapai 95%.

1.4. Sifat Fisika dan Kimia Bahan Baku serta Produk
1.4.1. Bahan Baku

1) Isobutanol

Rumus Molekul : C4H100

Rumus Bangun : )\/OH

Nama Lain : 2-Methyl-1-propanol, Isobutyl Alcohol
Penampakan . Cairan Tidak Berwarna
Berat Molekul : 74,12 g/mol

Titik didih : 107,8°C (225°F)
Melting point :-108°C (-162°F)
Tekanan Uap (20°C) : 1,3 kPa

Specific Gravity : 0,8 (water=1)
Kelarutan : Larut dalam air

Vapor Density 22,55 (air =1)

1.4.2. Bahan Penunjang
1) Alumina



2)

143,
1)

Rumus Molekul

Rumus Bangun

Bentuk katalis
Warna

Diameter partikel
Titik Leleh

Titik Didih
Relative Density
Kelarutan dalam air
pH

Tertiary Butyl Alcohol

Rumus Molekul

Rumus Bangun

Nama Lain
Penampakan
Berat Molekul
Titik didih
Melting point
Tekanan Uap
Viskositas (25 °C)
Solubility
Spesifik Grafity
pH

Produk
Isobutylene
Rumus Molekul

Rumus Bangun

. y-Al203

* O=Al

\
o—Al
A\
o}

: Sphere

: Putih

:4 mm
:2.040°C
:2.980°C

-4 glem?®

: Tidak Larut
:9,4-10,1 (20°C)

1 C4H100

CH;
| H
CHy—C—CH,

OH

: Trimetylcarbinol atau 2-Metyl,2-Propanol
: Cairan Tidak Berwarna

: 74,12 g/mol

: 82,41°C (1180.3°F)

: 25,7°C (78.3°F)

: 4,1 kPa

: 6,43 mPa.s

: miscible with hot water

:0,7858

7

1 C4Hs



2)

3)

Nama lain
Penampakan
Berat Molekul
Titik didih
Melting point
Suhu Kritis
Tekanan Kritis
Tekanan Uap
Relative Density
Densitas (20°C)
1-Butena
Rumus Molekul
Rumus Bangun
Penampakan
Berat Molekul
Titik didih
Melting point
Flash point
Tekanan Uap

Relative Density
Cis-Butena
Rumus Molekul

Rumus Bangun

Penampakan
Berat Molekul
Titik didih
Temperatur Kritis

Melting point

. Isobutylene, 2-Metylpropene
: Gas Tidak Berwarna

: 56,108 g/mol

:-6,9°C ( 10.9°F)

:-104,3°C

:144,7°C

: 4.000 kPa

: 260 kPa

:0,63

: 0,599 g/cm?®

: C4Hg

:CH, —CH - CH,— CH,
: Gas Tidak Berwarna

: 56,11 g/mol

:-6,3°C

:-185°C

:-80°C

: 3,26 mmHg (37,3°C)

: 1,939 mmHg (21,1°C)

- 0,595 g/cm?®

1 C4Hg

- C CH;
&

/
c=¢C
d \
H H

: Gas tidak berwarna
: 56,108 g/mol
:-3,7°C

:159,9°C

:-139°C



4)

5)

Tekanan Uap
Tekanan Kritis
Relative Density
Trans-Butena
Rumus Molekul

Rumus Bangun

Penampakan
Berat Molekul
Titik didih
Flash Point
Temperatur Kritis
Melting point
Tekanan Uap
Tekanan Kritis
Relative Density
Air

Rumus Molekul

Rumus Bangun

Nama Lain
Penampakan
Berat Molekul
Titik didih
Melting point

Suhu Kritis
Tekanan Kritis
Spesifik Grafity
pH

: 180 kpa
: 4197 kPa
: 0,64 g/lcm?®
: C4Hg
: C}E /l-[
C=C
W e,

: Gas Tidak Berwarna
: 56,108 g/mol
:-0,88°C

:-73°C

: 155,4°C

:-105°C

: 200 kpa

: 3.985 kPa
:0,63g/cm?®

' H0

: H-O-H

: Dihidrogen Oxide
: Cairan Tidak Berwarna
: 18,02 g/mol

: 100°C ( 180.3°F)
:0°C (78.3°F)
Tekanan Uap (20°C)
:374,1°C

: 218,3 atm
01

7

2,3 kPa
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