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RINGKASAN

Pabrik pembuatan propanol dengan kapasitas produksi 35.000 ton/tahun ini
direncanakan berdiri pada tahun 2026 di desa Rawa Arum, Kecamatan Gerogol,
Kota Cilegon dengan perkiraan luas area sebesar 2,5 Ha. Bahan baku untuk
pembuatan propanol adalah gliserin dan hidrogen. Proses pembuatan propanol pada
rancangan pabrik ini mengacu pada US Patent No. US2020407299A1 dengan
proses hidrogenasi gliserin dengan gas hidrogen membentuk produk propanol.
Reaktor yang digunakan adalah reaktor tipe fixed bed reactor yang beroperasi pada
temperatur 250°C dan tekanan 50 bar.

Bentuk perusahaan yang digunakan pada rancangan pabrik ini adalah
Perseroan Terbatas (PT) dengan sistem organisasi Line dan Staff, dipimpin oleh
seorang Direktur dengan total karyawan 127 orang. Berdasarkan hasil Analisa
ekonomi, pabrik propanol ini layak untuk didirikan karena telah memenuhi
berbagai macam persyaratan parameter ekonomi yaitu:

e Biaya Investasi = US$ 71.684.848,06
e Hasil penjualan per tahun = US$ 420.000.000,00
e Biaya produksi per tahun = US$ 347.301.688,47
e Laba bersih per tahun = US$ 56.428.101,78
e PayOut Time = 1,25 tahun

e Return on Investment =70,99%

e Discounted Cash Flow-ROR =78,58%

e Break Even Point =31,29%

e Service Life =11 tahun

Kata Kunci: Propanol, Fixed Bed Reactor, Hidrogenasi, Perseroan Terbatas
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DAFTAR NOTASI

Knock Out Drum

A - Vessel area minimum, m?

C : Corrosion maksimum, in

D : Diameter vessel minimum, m
E . Joint efisiensi

HL : Tinggi liquid, m

Hy : Tinggi vessel, m

P : Tekanan desain, psi

Qv : Laju alir volumetric massa, m%/jam
QL : Liquid volumetric flowrate, m3/jam
S : Working stress allowable, psi

t : Tebal dinding tangki, m

Uv  : Kecepatan uap maksimum, m/s

Vt  :Volume vessel, m®

Vh  :Volume head, m®

- Densitas, kg/m®
U : Viskositas, Cp
Pg : Densitas gas, kg/m?®
pL - Densitas liquid, kg/m?®
Furnace
Acp : Cold plate area shield tube, ft?
Acpw : Cold plate area shield wall, ft?
A : Luas area radian, ft?
Art  : Luas permukaan radian, ft?
Art : Total exposed radiant length, ft?
F : Jumlah fuel yang dibutuhkan, kg/jam
H : Tinggi radian total, ft
Lbeam : Mean beam length, ft

L, : Lebar seksi radian, ft



Ls : Lebar bagian shield, ft
Nt : Jumlah tube, buah

Q : Beban panas, Btu/jam

On : Net heat release, Btu/jam

Or : Radiant duty, Btu/jam

Tt : Temperatur rata-rata fluida, °F
Tt : Temperatur rata-rata dinding, °F

Heat Exchanger (Cooler, Condensor, Heater, Partial Condensor,
Vaporizer, Reboiler)
A : Area perpindahan panas, ft?
a. ap : Area alir pada annulus, inner pipe, ft?
as, ar : Area alir pada shell and tube, ft?
a” : External surface per 1 in, ft¥/in ft
B : Baffle spacing, in
: Clearence antar tube, in
Cp : Spesific heat, Btu/Ib°F

D : Diameter dalam tube, in

De : Diameter ekuivalen, in

Ds : Diameter shell, in

f : Faktor friksi, ft%/in?

Gi,Gs : Laju alir pada tube, shell, Ib/h.ft?

g : Percepatan gravitasi

h : Koefisien perpindahan panas, Btu/hr.ft2.°F
h1, ho :Koefisien perpindahan panas fluida bagian dalam, bagian luar tube
JH : Faktor perpindahan panas

k : Konduktivitas termal, Btu/hr.ft>.°F

L : Panjang tube pipa, ft

LMTD : Logaritmic Mean Temperature Difference, °F
N : Jumlah baffle

Nt : Jumlah tube

Pr : Tube pitch, in



APt
APs
APy

oD

Rd
Re

T1, T2
t,to
Ta

ta

tf

tw

At

Uc, Up:

: Return drop shell, psi

: Penurunan tekanan pada shell, psi

: Penurunan tekanan pada tube, psi

: Inside diameter, ft

: Outside diameter, ft

: Beban panas heat exchanger, Btu/hr

: Dirt factor, hr.ft2°F/Btu

: Bilangan Reynold, dimensionless

: Specific gravity

: Temperatur fluida panas inlet, outlet, °F
: Temperatur fluida dingin inlet, outlet, °F
: Temperatur rata-rata fluida panas, °F

: Temperatur rata-rata fluida dingin, °F

: Temperatur film, °F

: Temperatur pipa bagian luar, °F

: Beda temperatur yang sebenarnya, °F

: Koefisien perpindahan panas

Clean overall coefficient, Design overall coefficient, Btu.hr.ft2.°F

: Kecepatan alir, ft/s

: Kecepatan alir massa fluida panas, Ib/hr
: Kecepatan alir massa fluida dingin, Ib/hr
: Viskositas, Cp

Kompresor dan Ekspander

K

n

n

PiN
Pourt
T1
T2

Pw

: Konsanta kompresi

: Jumlah stage

: Efisiensi kompressor

: Tekanan masuk, bar

: Tekanan keluar, bar

: Temperatur masuk kompressor, °C
: Temperatur keluar kompressor, °C

: Power kompressor, HP



Q : Kapasitas kompressor, Ib/menit

Rc : Rasio kompressi
W : Laju alir massa, Ib/jam
p : Densitas, kg/m®

Kolom Distilasi dan Kolom Distilasi Ekstraktif
a : Relatif volatilitas

Nm  : Stage minimum

L/D  : Refluks
N : Stage/tray
m : Rectifying section

: Stripping section

Fuv  : Liquid-vapor flow factor

Ut : Kecepatan flooding, m/s

Uv  : Volumetric flowrate, m%s

An  :Netarea, m?

Ac : Cross section / luas area kolom, m?
Dc : Diameter kolom, m

Ad  : Downcomer area, m?

Aa  :Active area, m?

Iw : Weir length, m

Ah  :Hole area, m?

hw : Weir height, mm

dnh : Hole diameter, mm

Lm : Liquid rate, kg/det

how : Weir liquid crest, mm liquid

Uh : Minimum design vapor velocity, m/s
Co : Orifice coefficient

hd : Dry plate drop, mm liquid

hr : Residual head, mm liquid

ht : Total pressure drop, mm liquid

hap  : Downcomer pressure loss, mm



Aap
Hdc
hb
tr

Lm
Aup
Lcz
Acz
Ap
Aoh

Ce
Ej
oD

EmV

p

u
FA

He
Ht
Mcat

: Area under apron, m?

: Head loss in the downcomer, mm

: Backup di downcomer, m

: Check resident time, s

: Sudut sub intended antara pinggir plate dengan unperforated strip
: Mean length, unperforated edge strips, m
: Area of unperforated edge strip, m?
: Mean length of calming zone, m

: Area of calming zone, m?

: Total area perforated,Ap

: Area untuk 1 hole, m?

: Tebal dinding, cm

: Jari-jari tanki, m

: Tekanan kerja yang diijinkan, Bar

: Korosi yang diijinkan, m

. Efisiensi pengelasan

: Diameter luar, m

: Diameter dalam, m

: Efisiensitray, %

- Densitas, kg/m®

: Viskositas, N.s/m?

: Fractional Area

: Tinggi tutup elipsoidal, m

: Tinggi tanki, m

: Massa katalis

Kolom Ekstraksi

Vo
Aper
No
Ap
Ad

: Kecepatan melalui Orifice
. Area bolongan

: Jumlah bolongan

: Plate are untuk bolongan

: Downspout area



AT

: Total plate area

DT  : Diameter tower
Eo : Efisiensi tray
C : Flowrate solven, kg/jam
pc : Densitas solven, kg/m?
pD : Densitas campuran propanol, kg/m3
D : Laju alir campuran propanol
uC : Viskositas campuran solven, Cp
uD : Viskositas campuran propanol, Cp
qC : Laju volumetrik campuran solven
gD : Laju volumetrik campuran propanol
gc : Faktor konversi
: Percepatan gravirasi
c . Interfacial Tension
Mixing Tank
C : Korosi yang diizinkan, m
E : Effisiensi pengelasan, dimensionless
S : Working stress yang diizinkan, psi
Dt : Diameter tanki, m
Di : Diameter pengaduk, m
Hi : Tinggi pengaduk dari dasar tanki
H1  :Tinggi pengaduk
W . Lebar daun impeller
L : Panjang daun impeller
Vs : Volume silinder, m3
Ve : Volume ellipsoidal, m3
th : Tebal tanki, m
Nt : Jumlah pengaduk
P : Densitas liquid
u - Viscosity, cP
tm : waktu pengadukan, menit



Pompa

BHP
Dopt

Jc
Hs
Hrs
Hic
Hre
Hst

Hd, Hs:

. Inside diameter, in

oD

Kc, Ke :
: Panjang pipa, m

Le

mf, ms :

MHP
NPSH
Puap
Qf

Re

Vs

vd
AP

™

T =T O

: Area alir pipa, in?

: Brake Horse Power, HP

: Diameter optimum pipa, in

. Faktor friksi

: Percepatan gravitasi, ft/s

: Konstanta percepatan gravitasi, ft/s
: Total friksi, ft

: Friksi pada dinding pipa, ft

: Friksi karena kontraksi tiba-tiba, ft

: Friksi karena ekspansi tiba-tiba, ft

: Friksi karena fitting dan valve, ft

Head discharge, suction, ft

: Outside diameter, in

Contaction, ekspansion contraction, ft

: Panjang ekuivalen pipa, m

Kapasitas pompa, laju alir, Ib/h

: Motor Horse Power, HP

: Net Positive Suction Head, ft .Ibf/ Ib
: Tekanan uap, psi

- Laju alir volumetrik, ft3/s

: Reynold Number, dimensionless
: Suction velocity, ft/s

: Discharge velocity, ft/s

. Differential pressure, psi

: Equivalent roughness, ft

: Efisiensi pompa

: Viskositas, kg/m.hr

: Densitas, kg/m®



Reaktor
BMay : BM rata — rata, kg/kmol
g . Percepatan Gravitasi, m/s?

Hs : Tinggi Head Reaktor, m

HRr . Tinggi reaktor total, m

k . Konstanta reaksi , m3/kmol.s, s
Mq @ Laju alir massa, kg/jam

Qf : Volumetric Flowrate Umpan, m%/h
t : Tebal dinding reaktor, m

Vs . Total free volume, m®

Vur  : Volume head reaktor, m

Vr : Volume Total Reaktor, m

Vs : Volume Shell, m®

M . Viskositas Campuran, kg m/s
Tangki

C : Allowable corrosion, m

D : Diameter tanki, m

E - Joint effisiensi

h : Tinggi head, m

He . Tinggi elipsoidal, m
Hs : Tinggi silinder tanki, m
Ht : Tinggi total tanki, m

P : Tekanan, Bar

: Allowable stress, psi

t : Tebal dinding tanki, m
Vh : Volume head, m®

Vs :Volume silinder, m

Vit : Kapasitas tanki, m®

W : Laju alir massa, kg/jam

p : Densitas, kg/m®
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1.1. Latar Belakang

Pertumbuhan dan perkembangan industri nonmigas tertinggi salah satunya
dicapai oleh kelompok industri kimia pada triwulan 2020. Pertumbuhan industri
kimia mengalami peningkatan dikarenakan mengingkatnya permintaan dalam
negeri, terkait meningkatnya permintaan obat-obatan dan peralatan kesehatan
akibat adanya pandemi COVID-19 (Kemenperin, 2020).

Sektor industri kimia merupakan salah satu industri penggerak utama
pembangunan ekonomi nasional, karena dapat memberikan konstribusi yang
signifikan dalam peningkatan nilai tambah, lapangan kerja, dan devisa, serta
mampu memberikan kontribusi yang besar dalam pembentukan daya saing
nasional. Perkembangan industri yang maju dapat mengurangi ketergantungan
terhadap impor serta memacu percepatan alih teknologi, meningkatan efisiensi, dan
produktivitas produksi, serta komoditas ekspor yang mempunyai potensial.

Perkembangan industri kimia yang terus meningkat dsebabkan karena
terjadinya peningkatan kebutuhan dan penggunaan bahan kimia di Indonesia. Salah
satu bahan kimia yang dibutuhkan di Indonesia ialah n-propanol. Senyawa n-
propanol merupakan alkohol sekunder sederhana. N-propanol memiliki
karakteristik berupa cairan yang tidak berwarna, memiliki bau alkohol yang
menyengat, dan mudah terbakar. N-propanol memiliki nama lain yaitu isopropil
alkohol, 1-propanol, 2-propanol, propan-2-ol, sec-propanol, isopropanol, dan 2-
hidroksil propan. N-propanol digunakan dalam pembuatan kosmetik, parfum,
larutan pewarna, antifreeze, sabun, pembuatan aseton, dan produk kimia lainnya.

Menurut data Badan Pusat Statistik (BPS), kebutuhan n-propanol di
Indonesia dan di dunia perdagangan Internasional cenderung mengalami
peningkatan pada setiap tahun. Data kebutuhan n-propanol pada tahun 2014 ialah
26.307.244 kg dan terus meningkat hingga pada tahun 2020 dengan kebutuhan n-
propanol sebesar 35.596.744 kg. Kebutuhan n-propanol di Indonesia terpenuhi
dengan mengekspor dari negara lain karena kebutuhan dalam negeri yang belum
terpenuhi. Oleh karena itu, pembangunan pabrik n-propanol di Indonesia sangat

diperlukan ditinjau dari kebutuhan dalam negeri dan manfaat dari n-propanol



tersebut, sehingga pendirian pabrik n-propanol diharapkan dapat membantu
memenuhi kebutuhan masyarakat maupun industri serta dapat bersaing secara
Internasional hingga menaikkan nilai ekspor Indonesia. Selain itu, pendirian pabrik
bertujuan untuk memberikan lapangan pekerjaan baru dan memacu berdirinya

pabrik lain terutama pengguna n-propanol.

1.2.  Sejarah dan Perkembangan

Produksi n-propanol (CsHsO) pertama kali secara komersial pada tahun
1930 oleh Standard Oil of New Jersey. Proses pembuatan n-propanol dilakukan
dengan mereaksikan propilen dan air. Proses produksi n-propanol pertama di
Amerika Serikat menggunakan bahan baku berupa propena dengan kualitas yang
rendah, sedangkan Eropa memproduksi n-propanol menggunakan propena yang
memiliki tingkat kemurnian yang tinggi. Produksi n-propanol terus mengalami
perkembangan di berbagai negara seperti Jepang, Inggris, dan Jerman.

Negara-negara besar seperti Amerika Serikat, Texas Eastman, Union
Carbide, dan Hoescht Celanese memproduksi n-propanol menggunakan teknologi
oxo. Teknologi oxo konvensional awalnya menggunakan katalis HCO(CO)a,
kemudian beralih ke katalis Rh yang dimodifikasi fosfin pada tahun 1989.
Kemudian pada tahun 1973, teknologi hidroformilasi atau oxo telah menjadi proses
pembuatan n-propanol di Amerika Serikat dan Eropa secara komersial. Produksi n-
propanol terus mengalami peningkatan (Kirk dan Othmer, 1965).

Senyawa n-propanol di Jerman sebelum terjadi perang dunia ke 1l
diproduksi dengan proses reppe yang dikembangkan oleh W. Reppe. Proses reppe
awalnya dilakukan dengan mereaksikan asetil dan kabron monoksida yang
kemudian menghasilkan acrylic acid. W. Reppe kemudian mengembangkan
teknologi proses ini untuk memproduksi n-propanol dengan cara mereaksikan
senyawa olefin dan air dan mulai diperkenalkan pada tahun 1945 (Comyn, 2014).

Senyawa n-propanol memiliki karakteristik yaitu mudah larut dalam air,
alkohol, eter, dan kloroform sehingga mudah untuk melarutkan etil selulosa,
polivinil butiral, alkalodi, gusi, maupun resin alami. Karakteristik dari n-propanol
yang larut dalam senyawa non-polar, mudah menguap dan relatif tidak beracun
mendasari pemanfaatan dari senyawa tersebut secara meluas dalam berbagai

industri maupun kehidupan sehari-hari. Contoh pemanfaatan umum dari senyawa



n-propanol adalah sebagai pelarut, zat perantara dalam reaksi kimia, bahan baku

pembuatan aseton dan n-propylamin, parfum, larutan pewarna, dan antifreeze.

1.3. Macam-Macam Proses Pembuatan N-Propanol
Senyawa n-propanol diproduksi secara komersial dalam skala pabrik
dengan berbagai metode, antara lain menggunakan metode reaksi hidrasi secara
langsung, reaksi hidrasi secara tidak langsung, reaksi hidrogenasi aseton, dan reaksi
hidrogenasi katalitik gliserin. Berikut ialah penjelasan metode produksi:
1.3.1. Metode Reaksi Hidrasi Tidak Langsung (Indirect Hydration)
Proses pembuatan n-propanol secara tidak langsung terdiri dari dua tahap
reaksi, berikut ialah kedua tahap reaksi hidrasi tidak langsung:
Langkah 1: esterifikasi propilen dan As. sulfat menjadi isopropil hidrogen sulfat
CH3CH=CHa (g) + H2SO4 — (CH3)2CHOSO3H (aq)
Langkah 2: Hidrolisis hidro-propil sulfat dan air menjadi n-propanol dan as. sulfat
(CH3)2.CHOSO3Hzq) + H20 — (CH3)2CHOH @q) + H2SO4
Proses reaksi hidrasi tidak langsung umumnya dilakukan dengan dua
reaktor dengan jenis yang berbeda. Pereaksian propilen dan air pada proses pertama
menggunakan absorber dengan katalis asam kuat (konsentrasi asam >80%) pada T
20-30°C dan P 1-1,2 MPa. Katalis asam lemah (konsentrasi asam 60-80%)
dilakukan untuk proses reaksi kedua dengan cara menghidrolisis ester sulfat pada
T 60-65°C dan P 2,5 MPa. Konversi terhadap propilen sebesar 93% dan selektivitas

n-propanol 98% dengan kemurnian produk 87% dan 97 vol%.

1.3.2. Metode Reaksi Hidrasi Langsung (Direct Hydration)

Pembuatan n-propanol menggunakan metode reaksi hidrasi langsung dapat
dibagi menjadi tiga macam yaitu proses liquid-gas direct hidration, liquid phase,
dan gas phase. Berikut ialah penjelasan tiga macam proses tersebut.
1.3.2.1.Liquid-Gas Direct Hidration Process

Proses liquid-gas direct hidration diterapkan oleh perusahaan Deutsche-
Texaci dengan menggunakan prinsip proses trickle bed yaitu menggabungkan air
dan propilen dalam bentuk gas ke reaktor dari bagian atas dan turun melalui resin
penukar ion. Reaksi dapat terjadi pada kondisi operasi T 130-160°C dan P 8-10

MPa dan memproduksi n-propanol fasa liquid. Propilen yang bereaksi pada metode



ini lebih dari 75% dan selektivitas n-propanol 93%, produk samping yang terbentuk
berupa diisopropil eter.
1.3.2.1. Liquid Phase Direct Hidration Process

Perusahaan Tokuyama Soda memproduksi dan menggunakan proses hidrasi
fase cair dengan bantuan katalis fase liquid asam lemah. Bahan yang digunakan
proses ini yaitu propilena 95% dan air. Propilen dan air ditingkatkan suhunya dan
dimasukkan ke reaktor dengan T 270°C dan P 20,3 MPa. Dilakukan pemisahan
Soluble catalyst dan direcycle. Propilen yang terkonversi ialah sekitar 60-70%
dengan 90% dan 99% selektivitas untuk n-propanol.
1.3.2.1. Gas Phase Direct Hidration Process

Gas Phase Direct Hidration Process dikemukakan pada tahun 1951 dengan
T 230-290°C dan P 20,3-25,3 MPa menggunakan katalis WO3-ZnO. Metode Veba-
Chemie juga dikenalkan pada tahun yang sama, proses tersebut diawali engan
menguapkan air dan propilen yang keudian dilalui pada reaktor dengan katalis
H3POa. Reaksi berlangsung pada T 240-260°C dan P 2,5-6,6 MPa. Puritas produk
n-propanol yang dihasilkan ialah 91% dan selektiitas 96%, propilen yang bereaksi

sekitar 4-5% sedangkan zat yang tidak dapat bereaksi akan direcycle.

1.3.3. Metode Reaksi Hidrogenasi Aseton (Acetone Hydrogenation)
Proses metode reaksi hidrogenasi aseton menggunakan bahan baku aseton
yang kemudian direaksikan dengan hidrogen pada kondisi temperatur antara 50-
40°C dan tekanan antara 3-50 atm. Untuk mempercepat reaksi pembentukan n
propanol, digunakan katalis logam seperti Ni atau Pd. Berikut ialah reaksi
pembentukan n-propanol melalui metode hidrogenasi aseton:
CH3COCHG3() + Hzg) — (CH3)2CHOH,y

1.3.4. Metode Reaksi Hidrogenasi Katalitik Gliserin (Catalytic Hydrogenation)
Proses produksi n-propanol dengan metode reaksi hidrogenasi katalitik
menggunakan bahan baku gliserin yang direaksikan dengan hidrogen. Kondisi
operasi metode ini berlangsung pada temperatur 200-250°C dan tekanan 25-50 bar.
Proses metode reaksi hidrogenasi katalitik gliserin termasuk ke metode hidrogenasi
secara langsung. Mekanisme hidrogenasi Katalitik gliserin  dimulai dari

dehidrogenasi alkohol menggunakan ion H* yang akan teradsopsi di bagian



permukaan logam katalis, basa konjugat RO™ gliserin teradsorpsi pada bagian aktif

logam membentuk senyawa alkoksi. Senyawa alkoksi yang berada pada bagian

aktif logam banyak mengandung H*, maka akan mengalami hidrogenasi. Senyawa

alkoksi yang apabila berada pada bagian aktif logam yang sedikit mengandung H*,

maka akan mengalami dehidrasi akibat berinteraksi dengan sisi aktif asam pada

katalis. Berikut ialah reaksi pembentukan n-propanol melalui metode hidrogenasi

katalitik gliserin:

C3HsOs(g) + 2H2(g) — C3HsO(g) + 2H20(q)

Perbandingan proses pembuatan n-propanol terdapat pada Tabel 1.1 di

bawah berikut ini:

Tabel 1.1. Perbandingan Proses Pembuatan N-Propanol.

Proses Keuntungan Kekurangan
Indirect Konversi reaksi 93% ¢ Mempunyai reaksi samping
Hydration Kemurnian produk 87% e Menggunakan dua reaktor
Suhu rendah reaksi
terbilang rendah 20-30°C
dan 60-65°C

Direct

Hydration

Fase gas

Fase cair- gas

Fase cair

Kemurnian produk 91%

Fase yang sama .

Konversi reaksi 75% .

Fase yang berbeda

Penggunaan katalis
berulang

Fase yang sama

Suhu tinggi 240-260°C

Propilen yang bereaksi hanya
sekitar 4-5%
By product vyang tidak

diinginkan

Membutuhkan bahan baku
yang murni minimal 95%
Kondisi suhu operasi tinggi
270°C




Acetone e Kondisi operasi pada suhu

Hydrogenation rendah

Catalytic

e Konversi 80%
e Proses menggunakan alat

yang sederhana

Konversi 100%

Hydrogenation e Bahan baku tidak bersifat

korosif

Nilai konversi yang terbilang
kecil yaitu 60-70%.

Bahan baku bersifat korosif
pada bahan material.

Suhu  operasi  cenderung
tinggi.

1.4.
1.4.1.
1)

2)

Sifat-Sifat Fisika dan Kimia Bahan Baku dan Bahan Pendukung

Gliserin

Sifat Fisika

Rumus molekul : C3HsO3

Massa molekul : 92,095 gr/mol

Fase pada suhu kamar : Liquid

Titik beku :17°C

Titik didih :289°C

Titik nyala :160°C

Temperatur Kkritis 1726 K

Tekanan kritis : 66,9000 bar

Warna : Tidak berwarna
(Yaws, 1999)

Sifat Kimia

Reaksi antara gliserin dan urea membentuk gliserol karbonat
C3HgO3 + CHsN20 — C4HeO
Reaksi antara gliserin dan asam nitrat mementuk nitrogliserin dan air
C3HgOs + 3HNO3 — C3HsN3Og + 3H20

Larut dalam air dan alkohol

Stabil dalam suhu ruang



14.2.
1)

Membentuk campuran yang dapat meledak dengan udara pada pemanasan

terus menerus

Hidrogen

Sifat Fisika
Rumus molekul
Berat molekul
Densitas

Fase pada suhu kamar
Titik didih

Titik lebur

Titik beku

Titik nyala
Temperatur kritis
Tekanan Kritis

Warna

2) Sifat Kimia
a. Reaksi hidrogen dan karbon dioksida membentuk metanol

"H2

: 2,0159 gr/mol
: 0,0898 g/cm3
: gas
:-252,8790°C
1 -259,1600°C
:-259,1000°C
:-17,0000°C

: 32,9380 K

: 12,7640 atm

: Tidak berwarna

Hz2+ CO —» CH3OH

(Perry, R. H., 1997)

b. Tidak cocok dengan oxidizer termasuk air, oksigen, dan halogen.

1.4.3.

Air

1) Sifat Fisika

Rumus molekul
Massa molekul

Fase pada suhu kamar
Titik beku

Titik didih
Temperatur Kkritis
Tekanan kritis
Densitas (30°C)

Panas laten

- H20

: 18,015 gr/mol

. Liquid

:0°C

:100°C

: 374,15°C

: 220,5 bar

: 998 kg/m?®

: 40,683 kJ/kmol



(Perry, R. H., 1997)

2) Sifat Kimia

a. Bereaksi dengan KO, sulfur oksida membentuk basa kalium dan asam
sulfat.

b. Bereaksi dengan mineral (Ca, Mg, Na, dan logam reaktif lainnya)
membebaskan Ho.

c. Bereaksi dengan atom karbon membentuk gas metana, hidrogen,
karbondioksida, karbon monoksida, natrium dan logam reaktif lainnya.

d. Bereaksi dengan anhidrid asam karboksilat membentuk asam karboksilat.

1.4.4. N-propanol
1) Sifat Fisika

Rumus molekul : C3HsO

Massa molekul : 60,0960 g/mol

Fase pada suhu kamar . Cair

Warna : Tidak berwarna

Densitas :0,78600 g/cm? (20°C)

Titik didih :97°C

Titik leleh :-89°C

Temperatur kritis : 786 kg/m3

Tekanan Kritis : 47,6000 atm

(Perry, R. H., 1997)

2) Sifat Kimia

a. Reaksi dehidrogenasi n-propanol membentuk aseton dengan katalis:
CH3CHOHCH3 — CH3COCHs3 + Ha
b. Reaksi oksidasi parsial n-propanol membentuk aseton:
CH3CHOHCH3 + %2 O2 » C3HeO + H20
c. Reaksi n-propanol dan asam halogen membentuk isopropil halida:
CH3CHOHCH3 + HX —» CH3CHXCHj3 + H.0
d. Reaksi isopropil alkohol dengan logam aktif (sodium dan potassium)
membentuk metal isopropoksida dan hidrogen:
2CH3CHOHCH3z + 2M - 2CH3CHOMCHS3 + H»



e.

1.4.5.
1)

2)

1.4.6.
1)

2)

Reaksi isopropil alkohol dengan asam asetat dan bantuan katalis asam sulfat
membentuk isopropil asetat:

CH3CHOHCHz + CH3COOH — H20 + CH3CHCOOOCH3CHCH3
Stabil pada temperatur dan tekanan normal.

Mudah terbakar baik dalam bentuk cairan dan gas.

N-Methyl-2-Pyrrolidone

Sifat Fisika
Rumus molekul : CsH9NO
Massa molekul : 99,133 g/mol
Fase pada suhu kamar : Liquid
Warna : Tidak berwarna
Densitas : 1,028 g/cm?®
Titik didih :202°C
Titik leleh :-24°C
(Yaws, 1999)
Sifat Kimia

Larut dalam air pada berbagai komposisi.
Stabil pada temperatur dan tekanan normal.
Uap dapat membentuk campuran mudah meledak dengan udara pada

kondisi pemanasan.

Toluena
Sifat Fisika
Rumus molekul : C7Hs
Massa molekul : 99,133 g/mol
Fase pada suhu kamar : Liquid
Warna : Tidak berwarna
Densitas : 0,8623 g/cm?®
Titik didih :110,6°C
Titik leleh :-94,9°C

(Yaws, 1999)
Sifat Kimia



a. Tidak larut dalam air, larut dalam etanol, eter, aseton, chloroform,
carbondisulfida, asam asetat, etil asetat, dan turunan petroleum.
b. Bereaksi keras dengan beberapa halogen dan oxidizers.

c. Stabil dalam temperatur dan tekanan normal.

1.4.7. Nickel Alumina
1) Sifat Fisika

Rumus molekul : Ni-Al203
Massa molekul : 160,6534 g/mol
Fase pada suhu kamar : Solid
Warna : Abu-abu
Konduktivitas Thermal 12,6 W/m.K
Densitas : 573 kg/m?®

2) Sifat Kimia

a. Tidak larut dalam air.

b. Stabil dalam temperatur dan tekanan normal.
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