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DAFTAR NOTASI

1. ACCUMULATOR

Cc . Tebal korosi maksimum, in
Ej . Efisiensi pengelasan
ID, OD . Diameter dalam, diameter luar, m

Panjang accumulator, m

P Tekanan desain, psi

S Tegangan kerja yang diizinkan, psi
T Temperatur operasi, °C

t Tebal dinding accumulator, cm

\Y Volume total, m®

Vs : Volume silinder, m?

p . Densitas, kg/m?

2. CONDENSER, HEATER, REBOILER, HEAT EXCHANGER

W, w . Laju alir massa di shell, tube, kg/jam
T, ta : Temperatur masuk shell, tube, °C

T2, t2 . Temperatur keluar shell, tube, °C

Q . Beban panas, kW

Uo . Koefisien overall perpindahan panas, W/m?2.°C
ATim . Selisih log mean temperatur, °C

A . Luas area perpindahan panas, m?

ID . Diameter dalam tube, m

oD . Diameter luar tube, m

L . Panjang tube, m

Pt . Tube pitch, m

Ao : Luas satu buah tube, m?

Nt :Jumlah tube, buah

V, v . Laju alir volumetrik shell, tube, m3/jam
ut, Us . Kelajuan fluida shell, tube, m/s
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Db
Ds
Nre
Ner
Nnu
hi, ho

De
kf

hid, hod
kw
AP

Diameter bundel, m

Diameter shell, m

Bilangan Reynold

Bilangan Prandtl

Bilangan Nusselt

Koefisien perpindahan panas shell, tube, W/m?2.°C
Jarak baffle, m

Diameter ekivalen, m

Konduktivitas termal, W/m.°C

Densitas, kg/m?

Viskositas, cP

Panas spesifik, ki/kg.°C

Koefisien dirt factor shell, tube, W/m?2.°C
Konduktivitas bahan, W/m.°C

Pressure drop, psi

3. DISTILLATION COLUMN

Ay
Ag
Ada
An
An
At
Cc
D
dn
E
Ej
Fiv

ha

Active area, m?
Downcomer area, m?
Luas aerasi, m?

Hole area, m?

Net area, m?

Tower area, m?

Tebal korosi maksimum, in
Diameter kolom, m
Diameter hole, mm
Total entrainment, kg/s
Efisiensi pengelasan
Parameter aliran
Tinggi kolom, m

Aerated liquid drop, m
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hy . Froth height. m

hq . Weep point, cm
hw : Weir height, m
Lw : Weir height, m
Nm :Jumlah tray minimum, stage
Qp . Faktor aerasi
R . Rasio refluks
Rm . Rasio refluks minimum
Ut . Kecepatan massa aerasi, m/s
Vd . Kelajuan downcomer
AP . Pressure drop, psi
b Y . Fractional entrainment
4. FURNACE
gn : Neat heat release, Btu/jam
qr : Radiant duty, Btu/jam
tr, b : Temperatur fluida, temperatur dinding, °F
Art,a : Luas area radiant section, luas tube, ft?
oD : diameter luar tube, in
L : panjang tube, ft
Nt - Jumlah tube
Acp : cold plane surface, ft2
\Y; : Volume furnace, ft3
Lbeam : Mean beam Length, ft
Eg : gas emisivitas
gs - Heat loss fuel gas, Btu/jam
hee : koefisien konveksi, Btu/jam.ft? °F
hel - koefisien gas radiant, Btu/jam.ft? °F
hew : koefisien wall radiant, Btu/jam.ft? °F
Acw - wall area per row, ft
f : factor seksi konveksi
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Uc
Pg

: overall transfer coefisient dalam seksi konveksi, Btu/jam.ft? °F

- densitas fuel gas, lb/ft®

: mass velocity pada minimum cross section, Ib/s.ft?

5. KNOCK OUT DRUM

A
D
HL
Hv
L
Ql
Qv
Ut
Vv
Va
Vd
Vh
Vs
Vt
Wi
Wv
pv
pl

6. PUMP

BHP
Dopt

: vessel cross sectional area, m2

: diameter vessel, m

: tinggi liquid, m

: space untuk vapor, m

: tinggi separator, m

- liquid volumetric flowrate, m3/s
: vapor volumetric flowrate, m3/s
: settling velocity, m/s

- volumetric untuk hold up, m3

: kecepatan komponen uap maksimum, m/s
- design velocity, m/s

: volume head, m3

- volume silinder, m3

: volume separator, m3

- laju alir liquid, kg/jam

- laju alir uap, kg/jam

- densitas uap, kg/m3

- densitas liquid, kg/m3

Area alir pipa, in?

Brake Horse Power, HP
Diameter optimum pipa, in
Faktor friksi

Percepatan gravitasi ft/s?
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gc

Ha, Hs
Hs

Hrc

Hse
Hfs

Ke, Ke

Le
MHP
NPSH
NRre
oD
Puap
Qs

V4

m

T = 3

7. REACTOR
Cc
Chro
Do
Ds
D~

Fao

Konstanta percepatan gravitas, ft/s
Head discharge, suction, ft

Total friksi, ft

Friksi karena kontraksi tiba-tiba, ft
Friksi karena ekspansi tiba-tiba, ft
Friksi karena fitting dan valve, ft
Friksi pada permukaan pipa, ft
Diameter dalam, in

Konstanta kompresi, ekspansi, ft
Panjang pipa, m

Panjang ekivalen pipa, m

Motor Horse Power, HP

Net positive suction head, ft.Ibf/lb
Bilangan Reynold

Diameter luar, in

Tekanan uap, psi

Laju alir volumetrik, ft3/s
Discharge velocity, ft/s

Suction velocity, ft/s

Equivalent roughness, ft

Efisiensi pompa

Viskositas, kg/ms

Densitas, kg/m®

Tebal korosi maksimum, in
Konsentrasi awal umpan, kmol/m3
Diameter katalis, m

Diameter shell, m

Diameter tube, in

Laju alir umpan, kmol/jam
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8. TANKI
Cc

T £ <™ v 3T MmO

Tinggi shell reaktor, m

Tinggi tube, m

Konstanta kecepatan reaksi, m3/kmol.s
Jumlah tube, buah

Tekanan operasi, bar

Waktu tinggal, jam

Tube pitch, in

Tegangan kerja yang diizinkan, psi
Tebal dinding reaktor, cm

Volume Katalis, m®

Volume reaktor, m?

Densitas fluida, katalis, kg/m?
Konstanta gas ideal, 8,314 kJ/kmol.K
Diameter molekul, cm

Berat molekul, kg/kmol

Energi aktivasi, kJ/kmol

Volume ellipsoidal, m?

Tinggi silinder, m

Tinggi tutup

Tinggi total tanki, m

Tebal korosi maksimum, in
Diameter tangki, m

Efisiensi pengelasan
Tekanan desain, psi
Tegangan kerja diizinkan, psi
Tebal dinding tangki, cm
Volume tangki, m3

Laju alir massa, kg/jam
Densitas
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INTISARI

Pabrik Monomer Styrene direncanakan berlokasi di daerah Kalimantan
Timur. Seluas 6 ha dengan kapasitas 160.000 ton/tahun. Proses pembuatan
Monomer Stirena ini menggunakan bahan baku Methanol dan Toluene dengan
Copper Oxide sebagai katalis. Reaksi berlangsung pada tekanan 1,5 atm dan
temperatur 550°C (US 9,272,962 B2). Reaktor yang digunakan adalah Multitubular
Fixed Bed Reactor. Dengan reaksi yang terjadi sebagai berikut :

Reaksi 1 :
CH30OH + %2 02 — CH.O + H20
Reaksi 2 :
CH20 + C7Hs — CgHs + H20
Perusahaan berbentuk Perseroan Terbatas (PT) dengan struktur organisasi
Line and Staff, yang dipimpin oleh seorang Direktur Utama dengan jumlah
karyawan sebanyak 169 orang.
Hasil analisa ekonomi, maka pabrik pembuatan Monomer Stirena
berbahan baku Methanol dan Toluene ini dinyatakan layak didirikan. Dengan
berdasarkan analisa ekonomi sebagai berikut :

« Total Capital Investment (TCI) : US$ 30.884.796,225

« Total Production Cost (TPC) : US$ 1.066.0598.903,7242
= Total Penjualan per Tahun (SP) : US$ 1.096.343.498,1103
« Annual Cash Flow - US$ 23.446.423,7494

e Pay Out Time : 1,2664 tahun

« Rate of Return 1 67,4157%

« Break Even Point - 37,59%

< Service Life : 11 tahun
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ABSTRAK

Pabrik Monomer Stirena direncanakan berlokasi di daerah kawasan industri

PT Kaltim Methanol, Kalimantan Timur. Seluas 6 ha dengan kapasitas 160.000
ton/tahun. Proses pembuatan Monomer Stirena ini menggunakan bahan baku
Methanol dan Toluene dengan Copper Oxide sebagai katalis. Reaksi berlangsung
pada tekanan 1,5 atm dan temperatur 550°C (US 9,272,962 B2). Reaktor yang
digunakan adalah Multitubular Fixed Bed Reactor. Dengan reaksi yang terjadi
sebagai berikut :
Reaksi 1 :

CH3OH + 4 O, —— GO H0
Reaksi 2 :

CH:20 + C7Hg TP el s HAO)

Perusahaan berbentuk Perseroan Terbatas (PT) dengan struktur organisasi
Line and Staff, yang dipimpin oleh seorang Direktur Utama dengan jumlah
karyawan sebanyak 169 orang.

Hasil analisa ekonomi, maka pabrik pembuatan Monomer Stirena berbahan

baku Methanol dan Toluene ini dinyatakan layak didirikan. Dengan berdasarkan

analisa ekonomi sebagai berikut :

* Total Capital Investment (TCI) : US$ 30.884.796,225

= Total Production Cost (TPC) : US$ 1.066.598.903,7242
= Total Penjualan per Tahun (SP) : USS$ 1.096.343.498,1103
*  Annual Cash Flow : USS 23.446.423.7494

s Pay Out Time : 1,2664 tahun

= Rate of Return :67,4157%

= Break Even Point :37,59%

= Service Life : 11 tahun

Kata Kunci: Monomer Stirena. Oksidasi Methanol, Toluene, Methanol

Palembang, Maret 2019
Mengetahui, Menyetujui,
Ketua Jurusan Telq;'ik Kjim ' Dosen Pembimbing Tugas Akhir

Dr T, Spyaiful, DE/ Dr. Novia, ST.. MT..PH.D
NIP: | 958%&’:1 986031003 NIP: 197311052000032003




BAB |
PEMBAHASAN UMUM

1.1. Latar Belakang

Stirena (CeHsC2Hs) merupakan salah satu produk senyawa aromatik
monomer yang saat ini semakin dibutuhkan. Hal ini terutama disebabkan oleh
semakin meningkatnya permintaan produk-produk plastik yang menggunakan
bahan dasar stirena. Kegunaan utamanya sebagai zat antara (intermediet) untuk
pembuatan senyawa kimia lainnya dan untuk memperkuat industri hilir seperti :
PolyStyrene, Acrylonitrile Butadiene Styrene, Styrene Acrylonitrile, Styrene
Butadiena Latex, Styrene Butadiene Rubber, Unsaturated Polyester Resins.
Kebutuhan dunia akan stirena tiap tahunnya mengalami kenaikan seiring dengan
peningkatan kebutuhan sebagai bahan baku untuk polistirena.

Industri-industri  yang menggunakan stirena sebagai bahan baku
produksinya antara lain : pabrik Polystyrene oleh PT. PolyChemindo, PT. Bentala
Agung Pradana, PT. Royal Chemical serta PT. Pacific Indomas Plastik Indonesia.
Pabrik Unsaturated Polyester Resins oleh PT. Indo First Nusantara Synthetic
Rubber, PT. Sintetika Utama, PT. Dinamika Ekajaya dan PT. Roda Sakti Makmur.
Pabrik stirena secara umum tergolong pabrik dengan tingkat resiko rendah, bahan
baku pembuatan stirena yang digunakan bersifat non korosif dan dapat disimpan
dalam tekanan rendah.

Meningkatnya permintaan dunia akan stirena selalu diikuti dengan
peningkatan produksi pabrik stirena, namun produksi stirena di dalam dunia belum
mampu sepenuhnya memenuhi konsumsi dunia akibat keterbatasan kapasitas
pabrik yang telah berdiri. Khususnya di Asia Tenggara masih terdapat beberapa
negara yang kekurangan akan stirena. Sedangkan di Indonesia, kebutuhan akan
stirena sebagian sudah dapat terpenuhi oleh PT. Styrindo Mono Indonesia. Untuk
prospek ekspor pasar produk stirena untuk kawasan Asia masih cukup menjanjikan
dengan negara tujuan ekspor adalah Malaysia, Thailand dan Filipina. Hal ini

tentunya memberikan dampak positif terhadap peningkatan devisa bagi negara.



1.2.  Sejarah dan Perkembangan

Styrene juga dikenal sebagai phenylethylene, vinylbenzene, styrol, atau
cinnamene, Cg¢Hs-CH=CH>, adalah monomer aromatik tak jenuh yang penting
dalam industri. Hal ini terjadi secara alami dalam jumlah kecil di beberapa tanaman
dan makanan. Pada abad kesembilan belas, styrene diisolasi dengan destilasi dari
storax balsam alami. Styrene diidentifikasi ada dalam kayu manis, biji kopi, dan
kacang tanah, dan juga ditemukan di tar batubara .

Pada tahun 1831 styrene pertama kali diisolasi sebagai produk dan distilasi
dari senyawa aromatik. Pada tahun 1845 Hoffman dan Blythe, styrena dapat diubah
kedalam bentuk padat. Hingga tahun 1911 krosein mempatenkan proses reaksi
katalisis dan termal polimerisasi styrene menjadi matreial kertas. Tahun 1925
Naugutuck Chemical Co. Pertama kali membangun pabrik styrene dan polystyrene.
Dow dan I.G. Farben mulai melakukan perkembangan secara komersil pada proses
dehidrogenasi untuk menghasilkan monomer stirena. Pengembangan proses
komersial untuk pembuatan styrene berdasarkan dehidrogenasi etil benzena terjadi
pada 1930. Kebutuhan untuk styrene-butadiene rubber sintetik selama Perang
Dunia Il memberikan dorongan untuk produksi skala besar. Setelah tahun 1946,
kapasitas ini menjadi tersedia untuk pembuatan monomer dengan kemurnian tinggi
yang dapat dipolimerisasi dengan stabil, jernih, tidak berwarna, dan plastik murah.
Penggunaan plastik berbasis stirena berkembang pesat, dan polystyrene sekarang
salah satu termoplastik yang paling murah secara biaya per volume. Pada tahun
1950 beberapa perusahaan memproduksi styrene monomer karena terjadi
perkembangan yang pesat pada produk yang menggunakan polystyrene.

Styrene sendiri adalah cairan yang dapat ditangani dengan mudah dan aman.
Aktivitas gugus vinil membuat styrene mudah untuk polimerisasi dan
kopolimerisasi. Ketika teknologi tepat guna menjadi tersedia melalui lisensi stirena
dengan cepat berubah menjadi komoditas kimia massal, tumbuh dengan kapasitas
besar di seluruh dunia pada tahun 1993. Reaksi yang paling penting dari styrene
adalah polimerisasi untuk polistiren, dan juga kopolimerisasi dengan monomer
lainnya. Kopolimerisasi dengan butadiena untuk memberikan karet sintetis Buna S

adalah reaksi yang awalnya menyebabkan perkembangan industri styrene.



1.3.  Proses Pembuatan
1.3.1. Dehidrogenasi Etilbenzen

Dehidrogenasi etilbenzen adalah reaksi langsung dari etilbenzena menjadi
stirena, cara tersebut adalah proses pembuatan stirena yang banyak dikembangkan
dalam produksi komersial. Reaksi terjadi pada fase uap dimana gas umpan
melewati katalis Fe,O3 padat. Reaksi bersifat endotermis dan merupakan reaksi
kesetimbangan (Mc. Ketta, 1980). Reaksi yang terjadi :

CeéHsCH2CHz > CsHsCH = CH + H>

1.3.2. Oksidasi Etilbenzen

Menurut Kirk Othmer (1994), proses ini ada dua macam yaitu dari Union
Carbide dan Halogen Internasional. Proses dari Union Carbide mempunyai dua
produk yaitu stirena dan acetophenon. Menggunakan katalis acetate diikuti dengan
reaksi reduksi menggunakan katalis chrome-besi-tembaga kemudian dilanjutkan
dengan reaksi hidrasi alkohol menjadi stirena dengan katalis titania opada suhu 250
— 280°C. Reaksi yang terjadi berturut — turut adalah sebagai berikut :

CeéHsCH2CHz + O2  — CgHsCOCHz + H20
CeéHsCOCHs + CH2CHCH3z — H>COCHCH3 + CsHsCH(OH)CHs
CeHsCH(OH)CHz — C¢HsCH = CH2 + H.0

1.3.3. Proses Oksidasi Methanol

Proses pembuatan stirena dengan bahan baku methanol dan toluene dapat
diproses dengan cara mengoksidasi methanol. Formaldehid yang dihasilkan
kemudian direaksikan dengan toluene untuk memproduksi stirena dan gas hidrogen
serta air. Proses yang terjadi yaitu dimana methanol dan udara dimasukan kedalam
tanki methanol evavporator. Reaksi yang terjadi:

CH:OH+% 0, —» CH)O+2H0
1.3.4. Proses Dehidrogenasi Methanol

Selain dengan cara oksidasi methanol salah satu alternatif untuk membuat
stirena adalah dengan cara dehidrogenasi methanol. Dimana proses ini akan
menghasilkan formaldehid dan gas hidorgen. Pada proses ini tidak memerlukan
separator untuk memisahkan antara formaldehid dan air. Reaksi yang terjadi adalah

sebagai berikut :



CH:OH —

14.
1.4.1 Bahan Baku
a. Toluena

Rumus molekul
Berat molekul
Wujud
Densitas
Titik lebur
Titik didih
Kelarutan dalam air
Viskositas
Temperatur Kritis
Tekanan kritis
AH/°
AG1°
Cp

b. Benzena
Rumus molekul
Berat molekul
Wujud
Densitas
Titik lebur
Titik didih
Kelarutan dalam air
Viskositas
Temperatur Kritis

Tekanan kritis

2CH20 + 2 H20

Sifat Fisika dan Sifat Kimia

: C7Hs

: 92.141 gr/mol

: Cairan tak bewarna
: 867 kg/m?® (liquid)
:-92,5°C

:110,6°C

: 0,47 gr/ml (20°C)

: 0,590 cP pada 20°C
:591,7°C

41,1 bar

: 50,03 kj/mol

: 122, 09 kj/mol
124,355 + 51,246x102T-(-2,765x10* T?)
-(-1,168x10 T3)

(Coulson and Richardson edisi 4 volume 6)

: CeHs

: 78.114 gr/mol

: Cairan tak bewarna
: 885 kg/m?® (liquid)

- 5,5°C

:80,1°C

: 0,8 gr/ml (25°C)

: 0,652 cP pada 20°C
:562,1°C

: 48,9 bar



AH°
AG1°
Cp

Methanol

Rumus molekul
Berat molekul
Wujud

Densitas

Titik lebur

Titik didih
Kelarutan dalam air
Viskositas
Temperatur Kritis
Tekanan Kritis
AH,°

AG1®

Cp

. Oksigen

Rumus molekul
Berat molekul
Wujud

Densitas

Titik lebur

Titik didih
Temperatur Kritis
Tekanan Kritis
AH;°

: 82,98 kj/mol
129, 75 kj/mol

-33,917 + 47,436x10°2T-(-3,017x10% T2)
+71,301x10° T8

(Coulson and Richardson edisi 4 volume 6)

: CH30OH
: 32,04 gr/mol
: Cairan tak bewarna
: 791 kg/m3 (liquid)
:-97°C
1 64,7°C
: Sepenuhnya larut
: 0,541 cP pada 20°C
: 239,45°C
: 81 bar
:-201,30 kj/mol
:-162,62 kj/mol
:-21,152 + 70,924x107°T-25,879x10 T?)
-(-2,852 x108T?)
(Coulson and Richardson edisi 4 volume 6)

102

: 31,999 gr/mol
: Gas

: 1149 kg/m3

. -218,8°C
:-183°C

: 154,6°C

: 50,5 bar

: 0 kj/mol



1.4.2.

AG1°
Cp

Nitrogen
Rumus molekul
Berat molekul
Wujud
Densitas

Titik lebur
Titik didih
Temperatur Kritis
Tekanan Kritis
AH;°

AG1®

Cp

Produk

Stirena

Rumus molekul
Berat molekul
Wujud

Densitas

Titik lebur

Titik didih
Kelarutan dalam air
Viskositas
Temperatur Kritis
Tekanan kritis
AH/°

: 0 kj/mol
: 28,106 — (-3,680x10°T)+17,459x10° T?)

-1,065 x108 T3

(Coulson and Richardson edisi 4 volume 6)

" N2

: 28,013 gr/mol
: Gas

: 805 kg/m?®

. -209,9°C

. -195,8°C
:126,2°C

: 33,9 bar

: 0 kj/mol

: 0 kj/mol

: 31,150 — (-1,357x10°2T) + 26,796x10° T?)

-(-1,168 x108 T®
(Coulson and Richardson edisi 4 volume 6)

: CgHs

: 104.152 gr/mol

: Cairan tak bewarna
: 906 kg/m?® (liquid)
:-30,7°C

:145,1°C

1 <1%

: 0,762 cP pada 20°C
1 647,0°C

: 39,9 bar

: 147,46 kj/mol



AG1°
Cp

. Formaldehide

Rumus molekul
Berat molekul
Wujud

Densitas

Titik lebur

Titik didih
Viskositas
Temperatur Kritis
Tekanan kritis

. Air

Rumus molekul
Berat molekul
Densitas

Titik lebur

Titik didih
Temperatur Kritis
Tekanan kritis
AH°

AG1®

Cp

: 213,95 kj/mol
:-28,248 + 61,588x10°2T -(-4,023x10* T?)
+99,353x10° T9)

(Coulson and Richardson edisi 4 volume 6)

: CH20

: 30,03 gr/mol

: Cairan tak bewarna
: 815 kg/m?® (liquid)
:-117°C

:-19,3°C

: 0,843 cP pada 20°C
: 135°C

: 65,9 bar

(Coulson and Richardson edisi 4 volume 6)

- H0

: 18,015 gr/mol

: 998 kg/m?® (liquid)
: 0°C

:100°C

: 647,3°C

: 220,5bar

. -242 Kj/mol

. -228,77 kj/mol

1 -32,243 + 19,328x107T + 10,555x10° T?)
+ 3,596 x10° T3

(Coulson and Richardson edisi 4 volume 6)
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