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ABSTRAK  

PRARANCANGAN PABRIK KIMIA BENZENA DENGAN PROSES 

HIDRODEALKILASI TERMAL DARI TOLUENA DAN HIDROGEN 

KAPASITAS 230.000 TON/TAHUN DITINJAU DARI REAKTOR 

 

Heti Puspawati 

Jurusan Teknik Kimia, Fakultas Teknik, Universitas Negeri Semarang 

hetip1112@gmail.com 

 

Berkembangnya industri kimia di Indonesia mengarah pada meningkatnya 

kebutuhan senyawa kimia. Salah satu senyawa kimia yang kebutuhannya terus 

meningkat adalah benzena. Secara global, produksi benzena mencapai 37 juta ton 

per tahun. Menurut data dari Badan Pusat Statistik tahun tahun 2018, nilai impor 

senyawa benzena di Indonesia terbilang tinggi. Hal ini dibuktikan, bahwa jumlah 

impor rata-rata benzena dalam lima tahun terakhir meningkat sebesar 4% dan 

diprediksi pada tahun 2024 kebutuhan benzena mencapai 525.305,60 ton. Benzena 

adalah bahan intermediate yang digunakan sebagai bahan baku dalam pembuatan 

stirena, fenol, anilin, alkilbenzena, dan klorobenzena. Penggunaan senyawa 

benzena yang semakin luas menjadi alasan untuk didirikannya pabrik benzena di 

dalam negeri. Proses yang digunakan pada pembuatan benzena yaitu 

hidrodealkilasi termal dengan bahan baku toluena dan hidrogen. Terdapat sembilan 

unit operasi yang dibutuhkan dalam proses ini, yaitu reaktor, vaporizer,  furnace, 

flash tank, compressor, heat exchanger, dan tiga kolom distilasi.  Reaktor 

merupakan alat utama yang berfungsi sebagai tempat terjadinya reaksi 

pembentukan benzena. Oleh karen itu, pada penelitian ini dilakukan perancangan 

reaktor untuk memproduksi benzena dengan kapasitas 230.000 ton/tahun. Jenis 

reaktor yang digunakan adalah reaktor alir pipa (tubular reactor) adiabatis non 

isotermal yang beroperasi pada suhu 649℃ dan tekanan 35 atm dengan konversi 

per pass toluena sebesar 85%. Reaksi di dalam reaktor bersifat eksotermis sehingga 

suhu keluar reaktor meningkat hingga 680℃. Berdasarkan perhitungan 

menggunakan metode Runge-Kutta, panjang reaktor yang dihasilkan yaitu 6,05 

meter. Kapasitas reaktor adalah 68.619,726 L dengan diameter 2,824 meter, tebal 

shell 0,057 meter, tebal head 0,032 meter, tinggi head 1,507 meter, dan tebal isolasi 

yang dibutuhkan 0,255 meter. Bahan konstruksi reaktor yang digunakan adalah 

Carbon Steel SA 213 TP-304 dengan jenis tutup hemispherical. 

 

Kata kunci: benzena, senyawa kimia, reaktor alir pipa 
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BAB I 

PENDAHULUAN 

 

1.1 Latar Belakang Masalah 

Memasuki era perdagangan bebas, Indonesia dituntut untuk mampu 

bersaing secara kuantitas dan kualitas dengan negara-negara lain terutama di bidang 

industri, salah satunya yaitu dengan cara meningkatkan pembangunan sektor 

industri kimia. Berkembangnya industri kimia di Indonesia seiring dengan 

meningkatnya kebutuhan suatu senyawa kimia (Maywati, 2012). Hal ini dibuktikan 

dengan naiknya nilai impor bahan kimia dan barang dari bahan kimia yang 

mencapai 14,14% selama periode Januari sampai dengan Juni 2018 (Kementrian 

Perindustrian, 2018). Salah satu bahan kimia yang memiliki nilai impor tinggi di 

Indonesia yaitu benzena.  

Benzena merupakan senyawa aromatis hidrokarbon berbentuk cincin 

tunggal dengan rumus molekul C6H6. Secara global, permintaan benzena terus 

meningkat hingga 3,8% setiap tahunnya dengan produksi per tahun sebesar 37 juta 

ton (Gentry, 2011). Benzena adalah bahan intermediate yang digunakan di hampir 

seluruh spektrum industri sebagai bahan baku dalam pembuatan beberapa bahan 

kimia seperti stirena (polistirena dan karet sintetis), fenol (resin fenolik), 

sikloheksana (nilon), anilin (pewarna), alkilbenzena (deterjen), dan klorobenzena 

(Ullmann’s, 2012). 

Kegunaan benzena yang semakin luas menyebabkan industri benzena 

sangat dibutuhkan terutama di Indonesia. Hal ini menjadi bahan pertimbangan, 
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bahwa pabrik benzena layak untuk didirikan dengan tujuan memenuhi kebutuhan 

benzena dalam negeri, mengurangi jumlah impor, merangsang berdirinya industri-

industri dengan bahan baku benzena, dan membuka lapangan pekerjaan baru. 

Proses pembuatan benzena secara komersil diklasifikasikan menjadi tiga 

bagian yaitu proses reformasi nafta katalitik, proses hidrodealkilasi, dan proses 

diproporsionasi. Pada proses hidrodealkilasi dapat dilakukan dengan dua metode 

yaitu hidrodealkilasi termal dan hidrodealkilasi katalis. Proses pembuatan benzena 

dipilih menggunakan proses hidrodealkilasi termal, karena paling banyak 

digunakan dalam industri (Meidanshahi dkk, 2011), konversi yang dihasilkan 

tinggi, dan peralatan proses lebih sederhana, serta bahan baku yang digunakan lebih 

sedikit. 

Bahan baku yang digunakan dalam proses hidrodealkilasi termal yaitu  

toluena dan hidrogen dengan perbandingan mol toluena dan hidrogen yang masuk 

reaktor adalah 1:5 (Bouton dan Luyben, 2008). Reaktor merupakan salah satu alat 

utama yang berfungsi untuk mereaksikan toluena dan hidrogen menghasilkan 

produk benzena dan sedikit difenil. Proses ini beroperasi pada kisaran suhu 600-

660℃ dan tekanan 34-68 atm (Ullmann’s, 2012) dengan konversi per pass toluena 

sebesar 85% (Mc Ketta, 1984).  

Jenis reaktor yang digunakan adalah reaktor alir pipa (tubular reactor) 

adiabatis non isotermal tanpa menggunakan katalis. Reaktor jenis ini dipilih karena 

reaksi terjadi dalam fasa gas dan bersifat eksotermis. Selain itu, reaktor alir pipa 

(tubular reactor) paling banyak diaplikasikan dalam industri dibandingkan batch 
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reactor karena dapat mempercepat proses, lebih ekonomis, dan efisiensi energi 

(Ramji dkk, 2019).  

Dalam mendesain reaktor alir pipa terutama penentuan panjang reaktor 

dapat digunakan metode Runge-Kutta orde 4 untuk menyelesaikan persamaan 

differensial (Apriadi dkk, 2014). Metode Runge-Kutta orde 4 memiliki akurasi 

paling tinggi dibandingkan dengan metode lain seperti trapezoidal dan simpson’s 

rule, polynomial, dan golden section. Oleh karena itu, pada penelitian ini akan 

dirancang sebuah reaktor alir pipa (tubular reactor) untuk memproduksi benzena 

dengan kapasitas 230.000 ton/tahun dengan menggunakan metode Runge-Kutta 

orde 4. 

1.2 Rumusan Masalah 

Rumusan masalah berdasarkan latar belakang yang telah diuraikan yaitu: 

1. Bagaimana langkah perancangan reaktor pada reaksi pembentukkan 

benzena kapasitas 230.000 ton/tahun?  

2. Bagaimana langkah menerapkan metode Runge-Kutta orde 4 pada 

perhitungan panjang reaktor? 

3. Bagaimana hasil perancangan reaktor alir pipa (tubular reaktor) pada reaksi 

pembentukkan benzena kapasitas 230.000 ton/tahun? 

1.3 Tujuan Penelitian 

Secara khusus penelitian ini bertujuan, antara lain: 

1. Mengetahui langkah perancangan reaktor pada reaksi pembentukkan 

benzena kapasitas 230.000 ton/tahun. 
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2. Mengetahui langkah menerapkan metode Runge-Kutta orde 4 pada 

perhitungan panjang reaktor. 

3. Mengetahui hasil perancangan reaktor alir pipa (tubular reactor) pada 

reaksi pembentukkan benzena kapasitas 230.000 ton/tahun. 

1.4 Manfaat 

1. Memberikan pengetahuan mengenai langkah perancangan reaktor pada 

reaksi pembentukan benzena kapasitas 230.000 ton/tahun yang optimum 

dalam skala besar. 

2. Dapat mengaplikasikan metode Runge-Kutta orde 4 dalam menyelesaikan 

persamaan differensial pada perhitungan panjang reaktor. 
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BAB II 

TINJAUAN PUSTAKA 

 

2.1 Benzena 

Benzena juga dikenal dengan C6H6 adalah hidrokarbon aromatik cair yang 

mudah menguap (titik didih 80℃), tidak berwarna, dan mudah terbakar dengan 

aroma yang manis (Speight, 2002). Benzena pertama kali diisolasi oleh Michael 

Faraday tahun 1825 pada lapisan minyak sebagai penerang, kemudian pada tahun 

1845, kimiawan Inggris, Charles Mansfield mengisolasikan benzena dari coal tar. 

Pada tahun 1865, ahli kimia Jerman August Kekulee mendiskripsikan struktur 

benzena sebagai cincin heksagonal dengan ikatan rangkap bolak-balik (Gambar 

2.1) dan sejak saat itu pula benzena menjadi salah satu bahan kimia yang paling 

banyak dipelajari di Indonesia (Gentry, 2011). 

 

 

 

 

Gambar 2.1 Struktur Molekul Benzena 

Benzena adalah bahan intermediate yang paling banyak digunakan di 

hampir seluruh spektrum industri. Hal ini dibuktikan dengan produksi benzena 

secara global yang mencapai 37 juta ton per tahun (Gentry, 2011). Adapun, di 

Indonesia, jumlah impor rata-rata benzena dalam lima tahun terakhir meningkat 

sebesar 4%. Awalnya benzena digunakan dalam campuran bensin karena angka 
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oktan yang tinggi dan sebagai pelarut. Namun, saat ini benzena lebih banyak 

digunakan sebagai bahan baku dalam pembuatan plastik, kain, pewarna, dan 

deterjen (Gentry, 2011) .  

Benzena sebagai salah satu komponen alami dari minyak bumi diproduksi 

secara komersial dengan beberapa proses yaitu pembentukan nafta katalitik, 

hidrodealkilasi termal dan katalis, serta disproporsionasi. Produksi benzena dengan 

proses hidrodealkilasi termal adalah proses yang paling efisien dan menjanjikan, 

sehingga paling banyak digunakan dalam industri kimia. 

2.2 Hidrodealkilasi Termal 

Hidrodealkilasi adalah proses pemutusan rantai senyawa aromatis dengan 

hidrogen (Matar dan Hatch, 1912). Penggunaan proses hidrodealkilasi dalam 

memproduksi benzena sangat luas terutama di daerah Amerika Serikat dan Eropa 

Barat (Meidanshahi dkk, 2011). Benzena dapat diproduksi dari toluena dan 

hidrogen (Ullmann, 2012) di bawah kondisi katalis (Grenoble, 1979) ataupun 

termal (Frayer dkk, 1966) dengan produk samping berupa difenil (Iranshahi dkk, 

2017). Reaksi yang terjadi pada proses hidrodealkilasi toluena adalah sebagai 

berikut. 

C6H5CH3(g)   +   H2(g)  →  C6H6(g)     +   CH4(g) (Reaksi utama)      (2.1) 

2C6H6(g)    ↔    C12H10(g)   +     H2(g) (Reaksi samping)       (2.2) 

                 (Bouton dan Luyben, 2008) 

Sebagian besar benzena dihasilkan dari proses hidrodealkilasi termal 

(Meidanshahi dkk, 2011) yang beroperasi pada kisaran suhu 600-660℃ dan 

tekanan 34-68 atm (Ullmann’s, 2012)  dengan selektivitas sebesar 93%. Hal ini 
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karena aktivitas pada proses hidrodealkilasi katalis relatif rendah (Karaduman dkk, 

2007) sehingga proses katalitik dilakukan pada kisaran suhu 575-650℃ dan 

tekanan 24,6-59,2 atm  (Ullmann’s, 2012). Pada proses hidrodealkilasi termal, suhu 

yang keluar reaktor lebih tinggi (<704℃ ) dari suhu yang masuk reaktor karena 

reaksi yang terjadi bersifat eksotermis (Bouton dan Luyben, 2008).  

Hidrodealkilasi termal terbagi menjadi dua proses yaitu proses HDA (Arco 

and Hydrocarbon Research Institute) dan THD (Gulf) (Ullmann’s, 2012). Pada 

proses HDA, terdapat sembilan unit operasi yaitu reaktor, furnace, vapor-liquid 

separator, recycle compressor, dua heat exchanger dan tiga kolom distilasi 

(Meidanshahi dkk, 2011 ; Iranshahi dkk, 2017). Reaktor yang digunakan pada 

proses hidrodealkilasi termal adalah reaktor alir pipa (tubular reactor) adiabatis non 

isotermal dengan konversi per pass toluena sebesar 85%. Pada Reaktor, toluena dan 

hidrogen dimasukkan secara bersamaan dengan perbandingan mol bahan baku 

toluena dan hidrogen yaitu 1:5 (Bouton dan Luyben, 2008). Umpan bahan baku 

hidrogen yang berlebih bertujuan untuk mencegah terbentuknya kokas di reaktor 

pada suhu tinggi.  

2.3 Reaktor Alir Pipa (Tubular Reactor) 

Reaktor tubular adalah salah satu jenis reaktor yang prosesnya berlangsung 

secara kontinu. Reaktor ini dapat digunakan untuk reaksi homogen atau heterogen. 

Jenis reaktor tubular yang memiliki mekanisme paling sederhana yaitu reaktor alir 

pipa dengan reaksi kimia berupa gas atau cair. Umumnya, reaktor alir pipa 

berbentuk tube (tabung) dan memiliki aliran yang optimal untuk kecepatan reaksi 

(Herianto, 2018). Persamaan kecepatan reaksi pada produksi benzena yaitu: 
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     (2.4) 

Selama reaksi kimia berlangsung, konsentrasi dan suhu pada fluida akan 

mengalami peningkatan karena reaktor yang digunakan adalah reaktor adiabatis 

non isotermal. Pada reaktor adiabatis, tidak terjadi perpindahan panas dari sistem 

ke lingkungan atau sebaliknya. Selain itu, reaksi bersifat eksotermis sehingga suhu 

fluida keluar reaktor lebih tinggi dari suhu fluida masuk reaktor.  

Asumsi yang digunakan dalam mendesain reaktor alir pipa (tubular reactor) 

kali ini adalah fluida tercampur sempurna dengan sistem steady state. Adapun, 

persamaan differensial yang digunakan dalam mendesain reaktor adalah sebagai 

berikut: 

a. Persamaan Matematis Neraca Massa 

Umpan masuk – umpan keluar – umpan yang bereaksi = akumulasi 

FA|Z − FA|Z+ΔZ −   rAΔV =  0 (𝑠𝑡𝑒𝑎𝑑𝑦 𝑠𝑡𝑎𝑡𝑒)          (2.5) 

Dimana, 

ΔV =  
π

4
 x ID2 x Δz                                      (2.6) 

FA|Z − FA|Z+ΔZ −  
π

4
ID2ΔZ rA =  0  : ΔZ                            (2.7) 

FA|Z+ΔZ−FA|Z

ΔZ
= − 

π

4
ID2 rA                  (2.8) 

Jika limit ΔZ                  0, maka diperoleh 

dFA

dZ
= − 

π

4
D2 rA                     (2.9) 

rA = r1+ r2                   (2.10) 
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dFA

dZ
= − 

π

4
D2(k1 2

1

2H
ppT + k2 2

Bp − k3
2HD pp )             (2.11) 

FA =  FA0(1 − Xa)                (2.12) 

FA =  FA0 − FA0Xa               (2.13) 

Jika FA diturunkan terhadap Xa, maka; 

dFA

dXa
= −FA0               (2.14) 

dFA = −FA0dXa                 (2.15) 

Menggabungkan persamaan (2.14) ke dalam persamaan (2.15) 

−FA0dXa

dZ
= − 

π

4
D2(k1 2

1

2H
ppT + k2 2

Bp − k3
2HD pp           (2.16) 

dXa

dZ
=  

πD2

4FA0
(k1 2

1

2H
ppT + k2 2

Bp − k3
2HD pp )                                                         (2.17) 

Dari persamaan 2.17, nilai P (tekanan parsial masing-masing komponen) diubah 

menjadi molaritas. 

dXa

dZ
=  

πD2

4FA0
(k1 RTCC

HT )( 2

1

2

+ k2 RTCB

2 − k3 RTCC HD )(
2

)  

      (2.18)  

Dimana, 

CT = CT0-CT0XA 

CH2(1)  = CH20 – CT0XA 

CB = (CB0-CT0XA) – (CB0-CT0XA)XB 

CD = CD0 + (0.5(CB0-CT0XA)XB) 

CH2(2) = (CH20 – CT0XA) + (0.5(CB0-CT0XA)XB) 
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Keterangan : 

FAO = kecepatan mol toluena mula-mula (kmol/jam) 

FA = kecepatan mol toluena (kmol/jam) 

rA = kecepatan mol toluena yang terkonversi menjadi produk (kmol/m3 jam) 

ID = diameter dalam pipa (m) 

b. Persamaan Matematis Neraca Panas (Adiabatis) 

Panas masuk – Panas keluar + Panas reaksi = Akumulasi 

H|x − H|x+Δx +   rAΔV(−ΔHR) =  0                       (2.19) 

Pada PFR: 

dV

FA0
=  

dXa

 rA
                (2.20) 

dV r𝐴 =  FA0 dXa                 (2.21) 

H|x − H|x+Δx +  FA0 Δx(−ΔHR) =  0 : Δx           (2.22) 

H|x+Δx −H|x

Δx
= FA0 (−ΔHR)             (2.23) 

Jika limit ΔZ                  0, maka diperoleh 

dH

dXa
= FA0 (−ΔHR)              (2.24) 

H = FI CpI dT                    (2.25) 

ΣFI Cp
I
 

dT

dXa
 = FA0 (−ΔHR)                             (2.26) 

dT

dXa
 =

FA0 (−ΔHR)

ΣFI CpI

                          (2.27) 

∫ dT
T

T0
 =

FA0 (−ΔHR)

ΣFI CpI

 ∫ dXa
X

X0
                 (2.28) 

T − T0  =
FA0 (−ΔHR)

ΣFI CpI

 Xa − Xao             ; Xao = 0              (2.29) 
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T − T0  =
FA0 (−ΔHR)

ΣFI CpI

 Xa                          (2.30) 

T = T0 +
FA0Xa (−ΔHR)

ΣFI CpI

                          (2.31) 

T = T0 +
FT0Xa (−ΔHR)

FT CpT+FM CpM+FB CpB+FD CpD+FH2  CpH2

          (2.32) 

Keterangan : 

T = suhu fluida terhadap konversi (K) 

To = suhu reaktan masuk (K) 

FI = kecepatan mol masing-masing komponen (kmol/jam) 

CpI  = kapasitas panas pendingin (kJ/kmol K) 

Dari permodelan matematis di atas, diperoleh persamaan (2.18) dan persamaan 

(2.32) yang selanjutnya dapat diselesaikan dengan menggunakan metode Runge-

Kutta. 

2.4 Metode Runge-Kutta 

Metode Runge-Kutta merupakan salah satu metode numerik yang digunakan 

untuk menyelesaikan permasalahan persamaan differensial. Persamaan umum pada 

metode ini adalah sebagai berikut: 

yi+1 = yi + (a1k1 + a2k2+…+ankn)h         (2.33) 

dengan ai adalah konstanta dan ki adalah: 

k1 = f (xi,yi)           (2.34) 

k2 = f (xi + p1h,yi + q11k1h)         (2.35) 

k3 = f (xi + p2h, yi + q21k1 + q22k2h)        (2.36) 

kn = f (xi + pn-1h, yi + qn-1,1k1h + qn-1,2k2h +… + qn-1,kn-1h)     (2.37) 

dengan pn-1 dan qn-1,2 adalah konstan. 
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Fungsi utama dari metode Runge-Kutta ditunjukkan pada persamaan (2.33) dan kn 

sebagai fungsi evaluasi pada Runge-Kutta orde dua, orde tiga, dan orde empat. 

Dalam mendapatkan nilai koefisien Runge-Kutta dapat digunakan deret Taylor dan 

tabel Butcher. Pada metode Runge-Kutta orde empat memiliki empat koefisien 

yaitu k1, k2, k3, dan k4. Persamaan umum Runge-Kutta orde empat adalah sebagai 

berikut: 

yn+1 = yn + 
1

6
 (k1 + 2k2 + 2k3 + k4)         (2.38) 

dengan: 

𝑑𝑦

𝑑𝑥
= 𝑓(𝑥𝑖 ,  𝑦𝑖)                (2.39) 

k1 = f (𝑥𝑖  ,  𝑦𝑖) .  Δx                        (2.40) 

k2 = f (𝑥𝑖 +  
Δx

2
 ,  𝑦𝑖 +

𝑘1

2
) .  Δx                (2.41) 

k3 = f(𝑥𝑖 +  
Δx

2
 ,  𝑦𝑖 +

𝑘2

2
) .  Δx                  (2.42) 

k4 = f(𝑥𝑖 +  Δx ,  𝑦𝑖 + 𝑘3) .  Δx                  (2.43) 

         (Muhammad dkk, 2015) 
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BAB V  

SIMPULAN DAN SARAN 

 

5.1 Simpulan 

1. Dibutuhkan data pendukung dalam perancangan reaktor pada produksi 

benzena kapasitas 230.000 ton/tahun seperti komponen umpan masuk 

reaktor, berat molekul rata-rata, densitas umpan, dan viskositas umpan. 

2. Panjang reaktor yang diperoleh dari hasil perhitungan menggunakan metode 

Runge-Kutta Orde 4 yaitu 6,05 m pada. 

3. Reaktor hasil perancangan memiliki diameter 2,824 m dengan tebal shell 

0,057 m, tebal head 0,032 m, tinggi head 1,507 m, tebal isolasi 0,255 m, dan 

volume reaktor 68.619,726 L. 

5.2 Saran 

1. Dapat dilakukan perancangan reaktor yang melibatkan pendingin untuk 

menurunkan suhu keluar reaktor. 

2. Perlu dilakukan perancangan reaktor dengan menggunakan metode lain 

dalam penyelesaian persamaan differensial dan membandingkan hasilnya. 

3. Dapat dilakukan perancangan reaktor dengan cara simulasi menggunakan 

software Aspen Custom Modeler. 
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