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ABSTRAK

Penelitian ini bertujuan untuk mengkaji secara teoritis
berbasis CFD proses gasifikasi batubara kualitas rendah di
dalam gasifier bertekanan rendah mengenai pengaruh rasio
02/coal terhadap distribusi temperatur dan distribusi produk

Geometri gasifier yang digunakan berbentuk silinder
dengan ukuran gasifier L/D=10,25 dengan D=0,2 m. Batubara
diinjeksikan kedalam gasifier dalam bentuk campuran setelah
dicampur air dengan konsentrasi 40% berat melalui lubang
utama (Primary Inlet) dengan ukuran 0.003m pada temperatur
300 K. Oksigen diinjeksikan melalui secondary inlet dengan
diameter 0,001328 m pada temperatur 300 K. Jenis batubara
yang digunakan adalah batubara Senakin yang berasal dari
Kalimantan yang termasuk ke dalam tipe batubara subbituminous
dan oksigen sebagai oksidiser. Variabel yang digunakan adalah
rasio massa 02/coaI 0.79; 0.89; 1.01.

Hasil yang diperoleh dalam simulasi tiga dimensi berupa
distribusi temperatur, distribusi fraksi massa produk untuk rasio
Of coal yang berbeda. Sernakin tinggi rasio Of coal temperatur
juga semakin tinggi. Kenaikan rasio Ofcoal menyebabkan
jumlah produk H2 dan CO menurun tetapi jumlah produk C02
meningkat.

Kata kunci : Gasifikasi, batubara, syngas, rasio Ofcoal
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ABSTRACT

Computational Fluid Dynamics can be used to analize the
effect of massflow inlet oxygen - coal on fluid flow profile and
product distribution on low rank coal gasification process in a
gasifier.

Cylinder geometry is used for gasifier with L/D = 10.25
where D = 0.2 m. Coal water mixture with 40% concentration of
water injected into gasifier through primary inlet which size
0.003 m at 300K. Pure Oxygen injected through secondary inlet
which size 0.001328 m at 300K. Coal type which applied is
Senakin coming from Kalimantan which included into type
subbituminous coal and oxygen as oksidiser. Variabel which
applied is various Of coal ratio 0.79; 0.89; 1.01.

The results of this research are showed, temperature
distribution, mass fraction of gasification product distribution for
different ratio Of coal. The results of this research are showed,
temperature distribution, mass fraction of gasification product
distribution for different ratio Ofcoal. An increase in the Ofcoal
ratio decreases the H2 and CO concentration but increases the
C02 concentration in the product gas.

Keyword: Gasification, coal, syngas, Of coal ratio
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BAB I
PENDAHULUAN

1.1 Latar Belakang
Indonesia merupakan negara dengan cadangan minyak bumi,

cadangan gas alam serta cadangan batubara yang melimpah dan
mencukupi. Sumber daya energi batubara diperkirakan sebesar
36,5 milyar ton. Sumber daya ini tersebar di Kalimantan yaitu
sebesar 61 %, di Sumatera sebesar 38 % dan sisanya tersebar di
wilayah lain. Menurut jenisnya, batubara dapat dibagi menjadi
lignite (58,6 %), sub-bituminous (26,6 %), bituminous (4,4 %)
dan sisanya sebesar 0,4 % adalah anthracite. Produksi batubara
pada tahun 2000 mencapai sebesar 44 juta ton. Sekitar 33 juta ton
dieksport dan sisanya sebesar 11 juta ton untuk konsumsi dalam
negeri. Dari jumlah 11 juta ton tersebut 60 % atau sekitar 6,5 juta
ton digunakan untuk pembangkit listrik, 30 % untuk industri
semen dan sisanya digunakan untuk rumah tangga dan industri
kecil.

Cadangan batubara tersebut sebagian besar memiliki kualitas
rendah dengan kadar air yang tinggi. Batubara jenis ini belum
dimanfaatkan secara optimal. Sebagian besar batubara yang
dieksploitasi adalah batubara berkualitas tinggi. Dimasa
mendatang batubara kualitas tinggi akan semakin menipis dan
harganya semakin naik. Batubara kualitas rendah dapat
dikonversikan menjadi gas sintetis (syngas) dengan memakai
teknologi yang tepat. Syngas dapat digunakan untuk bahan bakar,
pembangkit tenaga listrik, produksi SNG ( Synthetic Natural Gas ),
pembangkit listrik langsung dengan fuell cell dan bahan baku
untuk industri kimia.

Untuk memanfaatkan batubara berkualitas rendah yang
sangat banyak jumlahnya dan harga yang lebih murah, maka
terbentuk pemikiran untuk memanfaatkan batubara melalui
proses gasifikasi batubara berkualitas rendah yang produknya
dapat dimanfaatkan sebagai bahan yang memiliki banyak
kegunaan, antara lain sebagai sumber energi altematif dan bahan
baku untuk industri lain.

1
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Gasifikasi adalah proses untuk merubah sumber-sumber alam
seperti batubara, biomass, atau residu petroleum menjadi gas
mumi yang disebut syngas. Dalam proses gasifikasi, batubara
mengalami tiga proses, yaitu : pembakaran, pirolisis dan
gasifikasi char. Proses gasifikasi batubara merupakan pengolahan
yang ramah lingkungan serta lebih ekonomis dan serbaguna.

Syngas adalah produk utama dari gasifikasi. Syngas
merupakan campuran dari karbonmonoksida, hidrogen, dan
karbondioksida serta methana dalam jumlah kecil. Syngas dapat
digunakan sebagai pembangkit tenaga listrik dan dapat digunakan
sebagai bahan dasar bagi berbagai industri.

Pemakaian berbagai tipe dari batubara dalam proses gasifikasi
akan mempengaruhi karakteristik proses gasifikasi batubara. Park
et. al. 2001 menyatakan bahwa penggunaan jenis batubara yang
berbeda akan mempengaruhi karakteristik gasifikasi batubara
dimana dengan menggunakan Cyprus coal suhu reaksi pada
gasifier akan naik secara polinomial seiring dengan kenaikan
rasio oksigen terhadap batubara, sedangkan dengan menggunakan
Alaska coal temperatur reaksi pada gasifier akan naik secara
linear seiring dengan kenaikan rasio oksigen terhadap batubara,
hal ini disebabkan komposisi batubara yang digunakan sehingga
hasil yang didapatkan juga akan bebeda. Selain itu, sistem injeksi
batubara akan mempengaruhi karakteristik dari proses gasifikasi
batubara. Bockelie et. al. 2001, menyatakan bahwa pemakaian
wet feed mempunyai pengaruh terhadap konversi karbon,
temperatur gas keluar, serta komposisi produk pada gasifikasi
batubara dibandingkan bila digunakan dry feed, disamping juga
tekanan operasi pada sistem, perlakuan pre-heat pada slurry, serta
rasio L/D pada gasifier yang akan mempengaruhi karakteristik
proses gasifikasi batubara. Liu et. al. 2001, menambahkan bahwa
rasio oksigen terhadap batubara juga akan mempengaruhi
karakteristik proses gasifikasi batubara. Dimana dengan kondisi
oksigen berlebih maka reaksi gasifikasi akan cenderung
menghasilkan reaksi pembakaran sempuma atau pembentukan
CO2 akan lebih banyak daripada pembentukan CO.
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Reaksi dalam gasifikasi dipengaruhi oleh adanya dinamika
fluida yang meliputi aliran fluida, transfer massa, transfer panas,
dan transfer momentum karena dalam reaksi diperlukan adanya
kontak antara reaktan sehingga distribusi reaksi dapat merata pada
seluruh bagian gasifier.

1.2 Perumusan Masalah
Dari uraian tersebut di atas dapat disimpulkan beberapa masalah :

1. Pada Gasifier terjadi fenomena yang kompleks, meliputi :
a. Aliran Fluida turbulen Multifase
b. Transfer Panas
c. Reaksi Kimia Heterogen & Homogen

1.3 Batasan Masalah
Batasan masalah dalam penelitian ini antara lain :

1. Bahan yang akan diuji adalah batubara dengan jenis sub-
bitouminous.

2. Suhu dan tekanan oksigen :
T = 300 K
P = 1 atm

3. Tekanan injeksi slurry = 1 atm
Temperatur Slurry = 300 K

4. Temperatur dinding gasifier = 1200 K

1.4 Tujuan Penelitian
Untuk memprediksi pengaruh dinamika fluida terhadap hasil

proses gasifikasi, melalui pengamatan karakter kontur suhu,
distribusi fraksi massa H2, CO, CO2, CH4, dan pengaruh Sulfur.

1.5 Manfaat Penelitian
Dengan mengetahui pengaruh dinamika fluida terhadap hasil

proses gasifikasi maka akan didapat manfaat berupa mengetahui
kondisi optimal gasifier, dimana dapat digunakan untuk
memaksimalkan hasil produk gasifikasi.

-' n v
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BAB II
TINJAUAN PUSTAKA

II.1 Batubara
Batubara merupakan campuran senyawa hidrokarbon yang

terbentuk dari fosil-fosil tumbuhan setelah tertimbun ribuan tahun
bahkan jutaan tahun lalu. Komposisi Batubara bervariasi
tergantung dari jenis batubara tersebut. Perbedaan tipe disebabkan
oleh variasi jumlah tumbuhan yang terdapat pada tiap daerah.
Brown coal dan lignite, subbituminous coal, bituminous coal dan
anthracite terbentuk secara alami seiring dengan bertambahnya
kandungan karbon.

Kualitas batubara adalah sifat fisika dan kimia dari batubara
yang mempengaruhi potensi kegunaannya. Kualitas batubara
ditentukan oleh mineral matter penyusunnya, serta oleh derajat
coalification (rank).

Umumnya, untuk menentukan kualitas batubara dilakukan
analisa pada batubara yang diantaranya berupa analisis proksimat
dan ultimat. Analisis proksimat dilakukan untuk menentukan
jumlah air (moisture), zat terbang (volatile matter), karbon padat
(fixed carbon), dan kadar abu (ash), sedangkan analisis ultimat
dilakukan untuk menentukan kandungan unsur kimia pada
batubara seperti : karbon, hidrogen, oksigen, nitrogen, sulfur, dan
unsur tarnbahan lainnya.

Untuk menentukan jenis batubara, digunakan klasifikasi
American Society for Testing and Material (ASTM, 1981, op cit
Wood et al., 1983) klasifikasi ini dibuat berdasarkan jumlah
karbon padat dan nilai kalori dalam basis dry, mineral matter free
(dmmf).

5
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Tabel II.1 Klasifikasi Batubara

Oil** Fixed Carbon 1 tenting Vnlne Awhiucr.ilingthunicler

u l'V llTt /lh

I Anthracitic I. Meta-anthracitic
2 Anthracite
3.SemtamhRkcite
1. Lou -volatile bituminous coal
2. Medium-volatile bituminous

coal
3. High-volatile A bituminous cool
4. High- volatile B bituminouscoal
5. High-volatile C bituminous coal
1. Sub-bituminous A coal
2. Sub-bituminous H coal
3. Sub-hitominous C coal
1.Lignite A
2. Lignite It

Nonnggloiivratinc£98
92-98
86-92
78-86
69-78

II. Bituminous
Commonly agglomerating

<69 >14.000
I 3.UOO-14JOOO
11.500- I 3XHX)

9500-1050U
K.300-9.300
8.300-9500
6505-8,300

<6,3011

Agglomerating
III. Sub biiumimHjN

Nonagglomeratmg

IV.Lignitk

Stxtrcr: ASTM p MS
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Nilai kalori Q dari batubara merupakan panas yang

dibebaskan pada proses pembakaran dengan oksigen. Secara
aktual nilai Q dapat diperoleh dengan kalorimeter. Nilai Q dapat
juga ditentukan dengan suatu formula yang dikembangkan oleh
Institut Gas of Technology :

Q =146.58 C + 568.78 H + 29.4 S - 6.58 A - 51.53 (O +N) Btu/lb

Dimana C, H, S, A, O, dan N merupakan fraksi massa dari
karbon, hidrogen, sulfur, ash, oksigen, dan nitrogen pada dry
basis atau batubara kering.

Dalam penelitian ini digunakan batubara jenis Senakin yang
berasal dari Kalimantan yang merupakan jenis batubara
suhbituminous. Batubara ini mempunyai komposisi menurut
proximate analysis seperti pada Tabel II.2 sebagai berikut :

Tabel 11.2 Komposisi Batubara menurut proximate analysis
Komponen %Massa

Moisture
Ash

Volatile Matter
Fixed Carbon

5,1
17,5
39,2
38,2

Sumber : Buku Kontrak PLTU Paiton Unit 1-2
Sedangkan komposisi menurut ultimate analysis adalah

seperti pada Tabel II.3 berikut ini :
Tabel II.3 Komposisi Batubara menurut ultimate analysis

Komponen %Massa
Moisture
Karbon
Hidrogen
Nitrogen
Chlorine
Sulfur
Ash

5,1
60,7

4,9
U

0,01
0,67
17,5

Oksigen 10
Sumber : Buku Kontrak PLTU Paiton Unit 1-2
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Kandungan sulfur dalam batubara biasanya berada dalam
bentik pyrite (FeS2).

Sedangkan komposisi dari Volatile Matter adalah :
Tabel II.4 Komposisi Volatile Matter

%MassaKompone
0.25CO
0.49C02
0.05H2

CH4 0.21

Sedangkan komposisi dari Ash adalah :
Tabel II.5 Komposisi Ash

% wtKomponen
SiOz 40-60

20-30A12Q3

FezOa 4-10
5-30CaO

MgO 1-6
0-2S03

Na2Q3 0-2
0-4K20
0-3LOl
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II.2 Pengaruh Ratio Fuel-Air Terhadap Hasil Pembakaran

25 —i 75

N2

20 - 70I £c cHaO£ 15 .2
65 a—2

E<Dg
O 10 6C Ot”'O oC02
o

c

i - * + — 55CO 2H, O,
o *- soT T

40 60 80 100 120 140 1ST,160 200
% Theoretical Air

I 1T T

2.60 1.67 1.25 1.30 0.83 56 0.530J1 C.«2
Equivalence Ratio

Gambar II.1. Pengaruh Ratio Fuel-Air Terhadap Hasil
Pembakaran

Pengaruh ratio Fuel-Air terhadap gas hasil pembakaran dapat
dilihat pada Gambar II.1. Equivalence ratio didefinisikan sebagai
perbandingan antara ratio fuel-air aktual dengan ratio fuel-air
stoikiometri. Untuk nilai Equivalence ratio kurang dari 1.0
menunjukkan campuran sedikit bahan bakar, sedangkan untuk
nilai yang lebih dari 1.0 menunjukkan campuran kaya bahan
bakar. (Sumber : Perry)

Dari Gambar II. l . dapat diperkirakan ratio 02/Coal yang
optimal untuk digunakan dalam proses gasifikasi. Untuk
menghasilkan gas hasil pembakaran yang kaya akan CO dan H2
maka dibutuhkan kondisi kurang 02 agar terjadi pembakaran
tidak sempuma sehingga gas hasil pembakaran masih memiliki
nilai energi.
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berbagai CFD kode komersial seperti PHOENICS, FLUENT,
FLOW3D, dan STAR-CD.
Algoritma numerik metode ini terdiri dari :

Integrasi persamaan aliran fluida yang digunakan pada
semua kontrol volume domain.
Diskretisasi persamaan integral menjadi sistem
persamaan aljabar.
Penyelesaian persamaan aljabar dengan metode iterasi.

Post-processing merupakan tahap visualisasi dari hasil
tahapan sebelumnya. Post-processor semakin berkembang
dengan majunya engineering workstation yang mempunyai
kemampuan grafik dan visualisasi cukup besar. Alat visualisasi
tersebut antara lain :

Domain geometri dan display.
Plot vektor.
Plot kontur.
Plot 2D dan 3D surface.
Manipulsi tampilan (translasi, rotasi, skala, dan sebagainya).
Animasi display hasil dinamik.

simulasi, model-model yang digunakan
didiskretisasi dengan metode formulasi dan diselesaikan dengan
menggunakan algoritma-algoritma numerik yang disesuaikan
dengan permasalahan dan sistem yang akan dimodelkan.

Di dalam

11.4,1 Jenis Pemodelan yang Disertai Reaksi Kimia
Generalized Finite Rate Model.

Pendekatan ini didasarkan pada penyelesaian persamaan
transport senyawa untuk konsentrasi reaktan dan produk
dengan mekanisme reaksi kimia yang didefinisikan sendiri.
Laju reaksi yang muncul sebagai source term dalam
persamaan transport senyawa dihitung berdasarkan ekspresi
laju Arrhenius atau menggunakan konsep eddy dissipation
dari Magnussen dan Hjertager. Pemodelan dari tipe ini sesuai
untuk aplikasi luas yang meliputi sistem reaksi laminer atau
turbulen dan sistem pembakaran.
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Non-Premixed Combustion Model.
Dalam pendekatan ini, persamaan transport senyawa

individu tidak diselesaikan. Sebagai gantinya, persamaan
transport untuk satu atau dua besaran yang dikonservasi
(fraksi campuran) diselesaikan dan konsentrasi komponen
individu diturunkan dari perkiraan distribusi fraksi campuran.
Pendekatan ini secara khusus dikembangkan untuk simulasi
dari difusi flame yang turbulen. Efek turbulensi dihitung
dengan bantuan probability density function atau PDF.
Premixed Combustion Model

Permodelan ini mengembangkan sistem pembakaran atau
sistem disertai reaksi lainnya yang merupakan tipe premixed
mumi. Dalam hal ini reaktan yang tercampur sempuma dan
produk-produk pembakaran dipisahkan oleh flame front .

Reaction progress variable
memperkirakan front ini. Pengaruh turbulensi dihitung dari
kecepatan turbulensi flame.

Partially Premixed Combustion Model
Permodelan ini dikembangkan untuk system yang

mempunyai kombinasi antara pembakaran non-premixed dan
perfectly premixed. Persamaan mixture fraction dan reaction
progress variable diselesaikan untuk menentukan konsentrasi
senyawa dan letak dari flame front.

Composition PDF Transport Combustion Model
Composition PDF Transport Model mensimulasikan

reaksi kimia dalam flame/penyalaan turbulen. Mekanisme
kimia yang berubah-ubah dan pengaruh dari kinetika seperti
ketidaksetimbangan kimia pembakaran/pemadaman dapat
diamati. Model ini bisa diterapkan dalam premixed, non-
premixed, dan partially premixed flames. Namun, model ini
proses dan perhitungannya membutuhkan kondisi khusus
yang rumit. Untuk turbulen flame dimana finite rate
chemistry adalah penting, maka menggunakan laminar
framelet model. EDC Model atau Composition PDF
Transport Combustion Model.

untukdiselesaikan
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II.4.2 Persamaan Transport Senyawa
model menyelesaikan persamaan-persamaan

kekekalan massa, momentum, energi, fraksi massa spesies gas,
dan fraksi massa. Dalam koordinat geometri silinder (r,z)
persamaan - persamaan yang digunakan adalah sebagai berikut :
a. Persamaan Kontinuitas (Hukum Kekekalan Massa)

Persamaan kontinuitas untuk suatu fluida incompressible
pada aliran steady dapat ditulis sebagai berikut :

1 8{rV ) 18W au
r 86 8z

Atau dalam notasi vektor sebagai berikut :

Model

(II.1)= 0r dr

dp
+ div( pu ) = 0dt (H-2)

Untuk aliran inkompressibel, nilai densitas ( p ) adalah konstan
dan persamaan (II-2) menjadi :

div{ u ) = 0 (H-3)
b. Persamaan Momentum (Hukum Kekekalan Momentum)

Hukum kedua Newton menyatakan bahwa laju perubahan
momentum pada partikel sama dengan jumlah gaya-gaya yang
bekerja pada partikel. Gaya-gaya tersebut dapat dibedakan
menjadi dua jenis yaitu surface force dan body force. Surface
force meliputi pressure force dan viscous force, sedangkan body
force meliputi gravity force, centrifugal force, coriolis force serta
electromagnetic force. Body force biasanya dinyatakan sebagai
source term dalam suatu persamaan momentum.

Dalam koordinat kartesius, persamaan momentum yang
terjadi pada arah sumbu x, y dan z adalah sebagai berikut :
• Persamaan momentum pada arah sumbu x

d ( p U ) d pdiv ( puU ) = - div (/i gradu )+ Smxd t d x

(II-4)
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• Persamaan momentum pada arah sumbu y

S ( p v ) d p div (// gradv )+ Smydiv (p vU ) = -a /

(H*5)

• Persamaan momentum pada arah sumbu z

+ div (/> wt/ ) = -3 ( j> w ) 5 /7 div ( ji gradz )+ Swz+
5 zdt

(n-6)
c. Persamaan Kekekalan Energi

d(pQ
+ div { piU ) = - pdivU + cfiv (kgradT )+ O + Si

dt

(II-7)

^ merupakan fungsi dissipasi,

Dimana

( du dv )2\2 \2 /\2A \2 / -v_ 04 OV
0=/*2 — +

cV ^d/ cW
•+2{divlf+ ++W +l&, & dydz. dx )dy &dr

(n-8)

II.4.3 Persamaan Species Transport

d ( pY, )+V .( pvY, )=-Vjl + R, + S, (II-9)
dt

= fraksi massa local masing-masing spesies
= net rate pembentukan I dengan reaksi kimia

= fluks diffusi spesies i
= laju pembentukan dengan penambahan fasa dispersi

Yi
Ri
J i

Si
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11.3 Proses Gasifikasi
Gasifikasi adalah proses yang menggunakan panas, tekanan,

dan steam untuk mengubah material karbon, seperti batubara,
petroleum, petroleum coke atau biomas secara langsung menjadi
komponen-komponen gas, utamanya karbonmonoksida dan
hidrogen.

Dalam gasifier material karbon mengalami proses :
1. Proses Pembakaran

Proses pembakaran terjadi karena char bereaksi dengan
oksigen membentuk karbondioksida dan karbonmonoksida,
yang menyediakan panas untuk reaksi gasifikasi selanjutnya.
Pirolisis dan pembakaran adalah proses yang sangat cepat.

2. Pirolisis fuel karbon
Proses pirolisis terjadi karena partikel karbon memanas.
Terjadi penguapan dan terbentuk char, hasilnya lebih dari 70
% berat batubara hilang. Proses pirolisis dipengaruhi oleh
properti dari material karbon yang juga menentukan struktur
dan komposisi char yang akan digunakan untuk reaksi
gasifikasi.

3. Gasifikasi Char
Proses Gasifikasi terjadi karena Char bereaksi dengan
karbondioksida
karbonmonoksida dan hidrogen. Gas yang dihasilkan
dinamakan producer gas atau syngas dan dengan
menggunakan teknologi IGCC akan lebih efisien jika dirubah
menjadi energi listrik daripada dibakar langsung, karena
syngas pertama kali dibakar dalam turbin uap dan panas
digunakan untuk menghasilkan steam untuk menggerakkan
turbin steam.
Prinsip sederhana dari model proses gasifikasi batubara

digambarkan pada Gambar II.1 berikut :

steam untuk menghasilkandan



Gas-Phase
Reaction

Volatile content release speed

Oxidizing Agent
Volatile G*Contents

C D
H*0

Gasifikation Speed
Gasification Database

Gambar II.2 Prinsip sederhana proses gasifikasi
Sumber : NEDO Commissioned project

Terdapat empat jenis gasifier yang umum digunakan, yaitu :
1. Counter-current fixed bed gasifier

Menggunakan reaktor fixed bed dengan bahan bakar karbon
(batubara atau biomas) dimana agen gasifikasi ( steam, oksigen,
atau udara) mengalir secara counter-current. Gasifier ini
membutuhkan rasio steam dan 02 terhadap karbon yang lebih
tinggi untuk mendapatkan suhu lebih tinggi daripada suhu
peleburan abu. Pada gasifier ini, bahan bakar hams memiliki
kekuatan mekanik yang tinggi.
2. Co-current fixed bed gasifier

Sama dengan tipe counter-current, tetapi agen gasifikasi
mengalir secara co-current dengan bahan bakar. Perlu
ditambahkan panas pada bagian atas bed, baik melalui
pembakaran bahan bakar atau dari sumber panas ekstemal. Gas
yang dihasilkan meninggalkan gasifier pada temperatur yang
tinggi ditransfer ke agen gasifikasi yang kemudian ditambahkan
ke bagian atas bed. Efisiensi energi yang dihasilkan sama dengan
tipe counter-current.
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3. Dalam Fluidized Bed Gasifier
Ukuran batubara yang digunakan lebih halus mulai 1-5 mm.

Pada fluidized bed gaisfier gaya grafitasi dari serbuk batubara
akan seimbang dengan gaya dorong ke atas steam dan udara (O2)
sehingga partikel batubara ada dalam kondisi mengambang saat
gasifikasi terjadi.
4. Entrained flow

Dalam entrained flow gasifier, kontak antara serbuk batu bara
dengan steam dan udara atau O2 dibuat sangat cepat sekali.
Umpan yang digunakan untuk batubara bisa berupa slurry feed
maupun dry feed. Ukuran batubara yang masuk sangat kecil dan
halus, berukuran dari 1pm sampai 0,1 mm. Tipe gasifier ini
merupakan gasifier yang paling umum digunakan untuk proses
gasifikasi batubara, karena dapat digunakan untuk berbagai tipe
batubara baik yang berkualitas tinggi maupun yang berkualitas
rendah.

II.3.1 Reaksi kimia pada proses gasifikasi
Reaksi kimia pada proses gasifikasi batubara ini terjadi pada

fase gas secara homogen dan secara heterogen pada permukaan
dinding batubara (Perkins, et al. 2001). Reaksi - reaksi dibawah
ini merupakan reaksi yang akan dipakai dalam permodelan.
Reaksi R1-R4 merupakan reaksi heterogen dari char dengan
oksigen, steam, karbondioksida, dan hidrogen. Sedangkan R5-R9
merupakan reaksi homogen yang terjadi pada fase gas.
Reaksi Heterogen
Reaksi

COC + 0.5 02
+ H2O
+ C02
+ H2

---->
CO + H2c —>
2COC ....>

c CH4—->
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Reaksi Homogen
Reaksi

H20+ 0.5 02
CO + 0.5 02
CH4 + 2 02
CO + H20

CH4 + H20

H2 co2—>
C02 + 2 H20

C02 + H2
CO + Hj

....>—>

Sumber : Perkins et. al. (2001)

Adapula reaksi komponen sulfur dalam batubara adalah
sebagai berikut :

a) FeS2 + H2 FeS + H2S
b) FeS + H2 -> Fe + H2S
c) FeS2 + CO -> FeS + COS

Reaksi (a) terjadi pada suhu diatas 500°C, tetapi reaksi (b)
berjalan sangat lambat walaupun pada suhu 800°C. Reaksi (c)
akan sangat lambat pada suhu dibawah 800°C. Pada proses yang
menggunakan temperatur tinggi seperti gasifikasi ini, semua
komponen sulfur akan terkonversi menjadi H2S dan COS.
Kandungan sulfur ini dapat mempengaruhi berkurangnya H2 dan
CO dalam produk.
II.3.2 Keuntungan Teknologi Gasifikasi pada Batubara

Beberapa hal yang membuat teknologi gasifikasi dapat
diterima adalah
1. Gasifikasi dapat merubah batubara dan bahan-bahan lain

menjadi gas yang sangat berguna.
2. Gasifikasi merupakan teknologi pengolahan batubara yang

paling ramah lingkungan.
3. Gasifikasi dapat menghilangkan volatile-mercury.
4. Biaya penerapan teknologi gasifikasi bisa bersaing dengan

teknologi yang lain.
5. Dengan teknologi gasifikasi, biaya proses untuk merecover

karbondioksida menjadi lebih murah.
6. Gasifikasi merupakan teknologi yang fleksibel dan serbaguna.
7. Teknologi gasifikasi merupakan teknologi yang paling efisien

secara ekonomi dalam hal pengolahan batubara.
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II.4 Computational Fluid Dynamics (CFD)
Computational Fluid Dynamics (CFD) merupakan analisis

sistem yang melibatkan aliran fluida, perpindahan panas, dan
fenomena yang terkait lainnya seperti reaksi kimia dengan
menggunakan simulasi komputer. Kode CFD tersusun atas
algoritma-algoritma numerik yang dapat menyelesaikan
permasalahan aliran fluida. Suatu kode CFD terdiri dari tiga
elemen utama yaitu pre-processor, solver, dan post-processor.

Pre-processing meliputi masukan dari permasalahan aliran ke
suatu program CFD dan transformasi dari masukan tersebut ke
bentuk yang cocok digunakan oleh solver. Langkah-langkah
dalam tahap ini:

Pendefinisian geometri yang dianalisa.
Grid generation, yaitu pembagian daerah domain menjadi
bagian-bagian lebih kecil yang tidak tumpang tindih.
Seleksi fenomena fisik dan kimia yang perlu dimodelkan.
Pendefinisian properti fluida.
Pemilihan boundary condition (kondisi batas) pada kontrol
volume atau sel yang berimpit dengan batas domain.

* Penyelesaian permasalahan aliran (kecepatan, tekanan,
temperatur, dan sebagainya) yang didefmisikan pada titik
nodal dalam tiap sel. Keakuratan penyelesaian CFD
ditentukan oleh jumlah sel dalam grid.

Solver dapat dibedakan menjadi tiga jenis yaitu : finite
difference, finite element, finite volume dan metode spektral.
Secara umum metode numerik solver tersebut terdiri dari
langkah-langkah sebagai berikut :

Prediksi variabel aliran yang tidak diketahui dengan
menggunakan fungsi sederhana.
Diskretisasi dengan substitusi prediksi-prediksi tersebut
menjadi persamaan-persamaan aliran utama yang berlaku dan
kemudian melakukan manipulasi matematis.
Penyelesaian persamaan aljabar.
Metode finite volume adalah pengembangan khusus dari
formulasi finite difference . Finite volume digunakan pada
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Diffusi untuk aliran turbulen :

J,=- PD„+ H (11-10)v r
c t /

= turbulent schmidt number = 0,7
= diffusivitas
= viskositas turbulen

Set
D
Mi

Ri pada persamaan (II-9) diatas dapat diestimasi dengan beberapa
pendekatan yaitu :
• Laminar Finite Rate Model : efek fluktuasi turbulensi

diabaikan, laju reaksi ditentukan dengan pers. Arrhenius
• Eddy-Dissipation Model : laju reaksi diasumsikan dikontrol

oleh turbulensi, secara komputational model ini murah
• Eddy-Dissipation Concept : secara komputational sangat

mahal karena memperhitungkan persamaan Arrhenius secara
detail.
Generalized finite-rate formulation cocok untuk aplikasi yang

luas. Termasuk laminar atau sistem reaksi turbulen, dan sistem
pembakaran dengan premixed, non-premixed, atau partially-
premixed flames.
Persamaan untuk Eddy-Dissipation Model :

YR= v,'A^P7minK R

= v' M.ABp~

R (11-11)i ,r
V'R,M W ,R y

R (11-12)i r k T j K M WJ

Dimana :
YP adalah fraksi massa produk, P
YRadalah fraksi massa reaktan, R
A konstanta empiris = 4,0
B konstanta empiris = 0,5
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II.4.4. Pemodelan Turbulensi
Turbulensi merupakan suatu fenomena yang tidak linier, tiga

dimensi, dan berubah terhadap waktu. Pada aliran turbulen, secara
kontinu terbentuk pusaran-pusaran besar yang kemudian terpecah
menjadi pusaran-pusaran yang lebih kecil dan akhimya
menghilang (Versteeg and Malalasekera, 1995).

Partikel-partikel fluida yang semula berjauhan dapat dibawa
saling mendekati dengan adanya pusaran pada aliran turbulen ini.
Sebagai konsekuensinya, pertukaran panas, massa dan
momentum menjadi sangat efektif. Pencampuran yang efektif ini
akan menyebabkan koefisien difusi yang besar untuk perpindahan
massa, momentum, dan panas. Tetapi kehilangan energi yang
teijadi pada aliran turbulen juga lebih besar dibandingkan pada
aliran laminer. Hal ini terjadi karena pusaran-pusaran yang terjadi
melakukan keija melawan viscous stress sehingga energi yang
terkandung dalam pusaran akan terdisipasi menjadi panas.

Untuk aliran turbulen persamaan konservasi massa dan
momentum dirata-rata terhadap waktu. Dengan perhitungan
tambahan terhadap waktu dan persamaan tersebut diatas akan
muncul suku barn yang disebut Reynolds Stress. Ada beberapa
model untuk menyatakan Reynolds Stress antara lain model k-e .

Model ini juga berdasarkan pada asumsi bahwa terdapat
analogi antara aksi viscous stress dan Reynolds stress pada mean
flow. Pada model ini terdapat dua persamaan transport yang
berupa persamaan parsial differensial yaitu persamaan untuk
energi kinetik turbulen k. Asumsi isotropik digunakan di mana
perbandingan Reynolds stress dan laju deformasi rata-rata sama
untuk segala arah.

Pada layer tipis dua dimensi perubahan arah aliran selalu
lambat sehingga turbulensi dapat menyesuaikan pada kondisi
lokal. Jika konveksi dan difusi dari properti turbulen dapat
diabaikan, maka pengaruh turbulensi pada mean flow dapat
dinyatakan dengan mixing length. Jika konveksi dan difusi tidak
dapat digunakan lagi untuk menyatakan dinamika turbulensi.
Model k - e memfokuskan pada mekanisme yang mempengaruhi
energi kinetik turbulen.
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Didefinisikan energi kinetik instan k(t) dan aliran turbulen

sebagai jumlah dari energi kinetik rata-rata.

K dan energi kinetik turbulen k, di mana :
- {U 2 + V 2 + W 2 )2

— {u' 2 + v'2 + w'2 )2
k( t ) = K + k

K = (11-13)

1k = (11-14)

(11-15)

II.4.4.1 Persamaan untuk energi kinetik mean flow K
Persamaan untuk rata-rata energi kinetik dapat diperoleh

dengan mengalikan komponen persamaan Reynolds pada arah x
dengan U, komponen pada arah y dengan V dan komponen pada
arah z dengan W. Setelah diatur dan digabungkan diperoleh
persamaan lime average yang menunjukkan energi kinetik rata-rata dari aliran, yaitu :
d{ fiK)1 + didpKU ) = div{-PU + IfJUE^dt J

~ P(Jul 'Uj ')- 2/ jEjj Ejj + put ' uj 'Ey
(H-16)

Persamaan ini dapat dinyatakan sebagai :
laju perubahan K + transport K karena konveksi = transport K
karena tekanan + transport K melalui viscous stress + transport
K melalui Reynolds stress - laju disipasi K + produksi turbulensi

11,4.4.2 Persamaan untuk energi kinetik turbulen k
Persamaan untuk energi kinetik turbulen k adalah sebagai

berikut :
d{ pk )

U j Uj Uj ) 2[M?jj£ jj + f U j U j £ j j
(H-17)

Persamaan ini dapat dinyatakan sebagai :
laju perubahan k + transport k karena konveksi = transport k
karena tekanan + transport k melalui viscous stress + transport k
melalui Reynolds stress- laju disipasi k + produksi turbulensi

f dijpklJ ) = di\( - p' u' + 2 pu' e' jj -dt
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Dissipasi energi kinetik turbulen disebabkan oleh kerja pada
eddy terkecil melawan viscous stress. Laju per unit raassa
dinyatakan sebagai :

s = 2ve'ij e' y

Suku dissipasi ini merupakan suku destruksi dalam
persamaan energi turbulen dan mempunyai tingkat besar yang
sama dengan suku produksi dan tak dapat diabaikan. Sebaliknya
bila bilangan reynold tinggi, suku viscous transport dalam
persamaan energi kinetik turbulen ini dapat diabaikan bila
dibandingkan dengan suku turbulen transport.

Dimungkinkan untuk mengembangkan persamaan transport
untuk besaran-besaran turbulen yang lain termasuk laju viscous
dissipation e. Standart k-e model yang dikembangkan oleh
launder dan spalding (1974) terdiri dari dua persamaan transport
yaitu persamaan untuk k dan persamaan untuk e yang bentuknya :
Laju perubahan k atau e + Transport k atau e oleh konveksi =
Transport k atau e oleh diffusi + Laju produksi k atau $ - Laju
destruksi k atau e
Persamaan transport untuk k adalah :

(11-18)

difik) M,
+ di^pkU )= div grade +2 julEiJEij - pe (II-19)

dt
dan persamaan transport untuk s adalah :

e{ pe) M gjrade +Qe12/4E^- pe-Ĉ pj
(11-20)

+di'\pelj\=di\
dt crE

II.4.4.3 Persamaan untuk model k - s
Selain model k - e standard dan RNG, dalam FLUENT juga

terdapat model k - e realizable. Realizable menunjukkan bahwa
model ini lebih fleksibel untuk constarin mathematic pada normal
stress, dan konsisten terhadap aliran turbulen secara physic. Hal
ini didasarkan pada kombinasi Boussinesq relationship dan
definisi viskositas eddy untuk mengekspresikan normal Reynolds
stress didalam incompressible strained mean flow :
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u2 =-k - 2v, dU
(11-21)3 dx

Persamaan diatas digunakan untuk v, = g, ,didapatkan hasil bahwa
normal stress, u" , yang didefinisikan sebagai quantitas positif,
dan jika bemilai negatif disebut ’’non-realizable”, yaitu strain
terlalu besar untuk memenuhi

kdU
>

edx 3C/t
Model k - 8 realizable ini diajukan oleh Shih et al. untuk

mengatasi masalah defisiensi yang terjadi pada model k - 8
tradisional yang didasarkan pada :
• Formula viscositas eddy yang baru meliputi variabel yang

diajukan oleh Reynolds
• Model persamaan yang baru untuk energi dissipasi (e )

didasarkan pada persamaan dynamic dari mean square
vorticity fluctuation.

1
* 3,7

II.4.4.4 Persamaan Transport untuk model k - 8 realizable
Persamaan transport untuk k dan 8 didalam model k - 8

realizable adalah
d f . d d , /ut . dk—w+—(/*«,) = — (// + —).Ot OX , OX G, OX

K J

+Gk +Gh - pe-YM + Sk
(11-22)

dan

id , , d . d , u . d s „(M+ h +(ClSe-fC2Ct UK UK G axJ J £ J

q+s,
k-bjvo k

(11-23)
dimana

n = s- , s = JislCi = max [0,43
77 + 5 s
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Dalam persamaan ini, Gk menunjukkan generasi energi kinetik
turbulen yang disebabkan mean velocity gradient. Gb
menunjukkan generasi dari energi kinetik turbulen karena
buoyancy. YM menujnjukkan kontribusi dari dilatasi yang
berfluktuasi dalam compressible turbulence terhadap rate
dissipasi overall. C2 dan Cie adalah kostanta, ok dan a,, sebagai
bilangan Prandtl turbulen untuk k dan e, sedangkan Sk da Se
adalah user defined source term.

II.4.5 . Persamaan Energi
FLUENT menyelesaikan persamaan Energi dengan

menggunakan bentuk sebagai berikut:

+ S f teg

(H-24)
Dimana kef{ merupakan efektivitas konduktivi, dan Jy merupakan
fluk difusi dari spesies j\ Pada sisi sebelah kanan persamaan (II-
24) mewakili persamaan energi dari konduksi, spesies difusi, dan
viscous dissipasi. Sh merupakan panas yang berasal dari reaksi
kimia dan sumber panas lainnya.

Dimana,

£ = ft-— +
U'

2
(11-25)

2P
Nilai sensibel entalpi h untuk gas ideal didefinisikan sebagai,

h = Z m f h f
f

Sedangkan untuk aliran incompresible,

h = V m f h f + —^ P
Pada persamaan (11-26) dan (11-27), my adalah fraksi massa dari
spesies j’ dan

(11-26)

(11-27)
f

T

=\Chr P j d T (11-28)
Tref
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Pada simulasi ini terdapat reaksi sehingga terdapat sumber energy
yang berasal dari reaksi tersebut. Sumber energi Sh pada
persamaan (11-24) juga termasuk sumber energi yang berasal dari
reaksi nimia, yaitu :

Trefy Jhi4 M . f dT R,C -h,reaction (11-29)
/ J Trefj ,

Dimana h°, adalah entalpi pembentukan sepesies j’ dan R, adalah
rate volumetrik dari pembentukan spesies j’.

11.4.6. Pengaruh Dinamika Fludia Terhadap Reaksi
Dalam percobaan ini digunakan CFD

memperhitungkan dinamika fluida dalam
penyelesaiannya. Pengaruh dinamika fluida terhadap reaksi dapat
dilihat pada persamaan rate reaksi berikut :

yang
metode

Rv ,k ~ ( vi\k vr ,k ) kf k j~[[c,' ^ J'k _ f k (I)
/=1 7=1

Dimana,
vv k = koefisien stoikiometri untuk reaktan / ’

Hvr k = koefisien stoikiometri untuk produk i ’
Cj - - konsentrasi molar dari tiap reaktan atau produk j’
n' yk = rate eksponen untuk reaktan j ’

n'' j.k = rate eksponen untuk produk j’
kf u = konstanta rate untuk reaksi maju
kbk= konstanta rate untuk reaksi mundur

Untuk reaksi non-reversibel, kbk dapat diabaikan, sedangkan
untuk rate reaksi maju dihitung dengan persamaan Arrhenius :

k f j, = AkTA exp(-Et / RT ) 00
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Dimana,
At = Faktor pre-exponensial
Pic = Temperature exponen
Ek = Energi aktivasi reaksi
R = Konstanta gas universal

Dari persamaan (I) dan (II) dapat dilihat bahwa rate
reaksi merupakan fungsi dari temperatur dan konsentrasi. Untuk
dapat menghitung rate reaksi, FLUENT memantau konsentrasi
dari komponen pada masing-masing grid geometri gasifier. Untuk
menghasilkan suatu konsentrasi yang dibutuhkan agar suatu

reaksi berjalan maka dibutuhkan suatu pencampuran antara aliran
dari secondary inlet yang berupa oksigen dengan aliran dari
primary inlet yang berupa batubara. Pencampuran ini tentu
melibatkan dinamika fluida dimana kedua aliran tersebut dapat
bertemu sehingga proses pencampuran dapat teijadi.

11.5 Peneliti Terdahulu
Beberapa penelitian, baik secara eksperimen maupun simulasi

mempelajari tentang fenomena yang terjadi pada proses gasifikasi
batubara.

Liu. et.al. (2001) melakukan penelitian secara simulasi dan
permodelan numerik. Simulasi menggunakan program
Computional Fluid Dynamic (CFD) dengan menggunakan kode
komersial FLUENT (FLUENT Inc, 1999). Penelitian ini
dilakukan untuk mengetahui pengaruh dari rasio oksigen terhadap
batubara dimana semakin tinggi rasio oksigen maka proses difusi
oksigen akan semakin meningkat. Selain itu dengan semakin
besamya rasio oksigen maka akan berpengaruh pada distribusi
produk gas yang dihasilkan.

Park. et. al. (2001) melakukan penelitian secara eksperimental
untuk mengetahui karakteristik proses gasifikasi batubara untuk
entrained flow gasifier. Eksperimen dilakukan dengan
menggnakan jenis batubara yang berbeda yaitu Cyprus coal dan
Alaska coal. Untuk Cyprus coal temperatur reaksi pada gasifier
akan meningkat secara polynomial seiring dengan kenaikan rasio
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oksigen terhadap batubara, sedangkan untuk Alaska coal
kenaikan temperatur reaksi pada gasifier meningkat secara linear
seiring dengan kenaikan rasio oksigen terhadap batubara.

Bockelie. et.al. (2001) melakukan penelitian secara simulasi
untuk entrained flow gasifier dengan menggunakan permodelan
PDF. Penelitian ini dilakukan pada dua sistem gasifikasi yaitu
single stage dan two stage. Pada penelitian ini disebutkan bahwa
banyak faktor yang akan mempengaruhi karakteristik gasifikasi,
yaitu ukuran partikel, perlakuan slurry pre-heat, penggunaan dry
dan wet feed, tekanan operasi pada sistem, penggunaan model
reaksi kimia yang digunakan, perbedaan jenis batubara yang
digunakan, serta ukuran gasifier akan mempengaruhi karakteristik
proses gasifikasi serta distribusi produk gas yang dihasilkan.

Zakaria dan Nurul Islami, (2007) melakukan penelitian secara
simulasi untuk entrained flow gasifier. Penelitian ini dilakukan
pada satu sistem gasifikasi yaitu single stage. Penelitian ini
bertujuan untuk mengkaji secara teoritis berbasis CFD proses
gasifikasi batubara kualitas rendah di dalam gasifier mengenai
pengaruh rasio mass flow oksigen-batubara terhadap aliran fluida
dan distribusi produk.

Wili Arumasari dan Edwina Virdarisca, (2008) melakukan
penelitian secara simulasi untuk entrained flow gasifier.
Penelitian ini dilakukan pada satu sistem gasifikasi yaitu single
stage dan bertujuan mengkaji karakteristik proses gasifikasi
batubara di dalam gasifier dengan kondisi oksigen kurang
berbasis CFD serta memprediksi kontur suhu, distribusi fraksi
massa produk H2, CO, dan lainnya.
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(Halaman ini sengaja dikosongkan)



BAB III
METODOLOGI PENELITIAN

Metode penelitian adalah dengan menggunakan model
simulasi numerik, yang mana memungkinkan kita untuk
mendapatkan kondisi operasi optimum dalam gasifier. Beberapa
model matematika dikembangkan untuk entrained flow gasifier.
Wen & Chaung (1979) dan Govind & Shah (1984)
mengembangkan model untuk Texaco’s slurry feed entrained
gasifier. Ni & Williams (1955) mengembangkan multi variable
model untuk shell’s coal gasifier. Belakangan ini, Liu dkk (2000)
mempelajari proses gasifikasi numeric dalam entrained flow
gasifier bertekanan. Turbulensi gas dan dispersi partikel batubara
dan model pembakaran dikembangkan oleh Smoot & Smith
(1985) dan Hill & Smoot (1993). Belakangan ini, Chen & Horio
(2000) juga mengembangkan model 3 dimensi entrained flow
gasifikasi batubara. Model CFD gasifikasi batubara memodelkan
fase gas dengan Eularian dan menyelesaikan persamaan konversi
energi, momentum, dan massa menggunakan algoritma SIMPLE
(patankar 1980).

Simulasi proses gasifikasi dalam slurry feed entrained
flow gasifier sangat rumit karena terdapat aliran turbulen gas,
aliran turbulen dua fase, transfer panas dua fase, pembakaran dua
fase dan gasifikasi. Persamaan untuk gas dan partikel didasarkan
pada rata-rata persamaan konversi massa, momentum, spesies dan
energi. Model turbulensi menggunakan k- s two-equation. Untuk
reaksi dua fase, Unreacted-Core shimking model digunakan
untuk mengestimasi reaksi batubara. Dalam penelitian simulasi
ini batubara dan oksidiser (oksigen) diasumsikan berada pada fase
yang sama, kecuali komponen karbon pada batubara didefinisikan
sebagai partikel solid. Untuk reaksi turbulensi gas, digunakan
Persamaan Arrhenius reaction rate untuk menghitung laju reaksi.

29
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III.l Sistem yang dipelajari
Pada Gambar III.l menunjukkan gambar daripada gasifier.

Gasifier berbentuk sebuah silinder. Dimensi yang digunakan
sebagai kondisi batas adalah sebagai berikut :

I
D 1

Gambar III. l.a Dimensi Peralatan Gasifier
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Gambar III.1.b Sistem inlet batubara-oksigen
Primary Secondary

flow flow

1
H2

\\ IL
Gambar III.1.c Burner

Tabel III.1 Dimensi Pera!atari Gasifier (milimeter)
L HI H2 D1 D2 D3 D4 D5

2050 2000 50 200 60 13,28 12 3

Fluida pada sistem yang digunakan pada penelitian ini berupa
fluida batubara sebagai bahan bakar dan oksigen mumi sebagai
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oksidiser. batubara yang digunakanan telah berbentuk slurry
dengan penambahan air sebanyak 40% berat total slurry. Slurry
batubara diinjeksikan melalui primary inlet dengan suhu masuk
300 K bersamaan dengan oksigen pada suhu 300 K yang
diinjeksikan melalui secondary inlet. Bentuk burner didesain
sedemikian rupa dengan sudut injeksi 15°. Hal ini bertujuan agar
slurry batubara lebih cepat mengalami kontak dengan oksigen
dari secondary inlet sehingga diharapkan reaksi antara batubara
dan oksigen lebih cepat terjadi.

III.2. Permodelan
III.2.1 Permodelan Aliran

Untuk perhitungan digunakan algoritma SIMPLE sebagai
metode fungsi vorticiy dan fungsi stream (Gosman et al 1969)
yang dapat di definisikan sebagai:

for fox
dx dr

vorticity : co =

stream function :
1 dtpu x =
pr dr

1 dip
pr dr

«,= "

III.2.2 Permodelan Reaksi Turbulen
Simulasi proses gasifikasi di dalam entrained flow gasifier

melibatkan aliran turbulen gas, perpindahan panas, pembakaran
dan gasifikasi. Dalam penelitian ini persamaan fase gas dan
partikel didasarkan pada persamaan massa, momentum, species
dan energi. Model yang digunakan adalah k - e realizable.
Persamaan transport untuk model k - e realizable ditunjukkan
pada persamaan 11.22 dan 11.23

III.2.3 Reaksi Heterogen Char-Gas
Dalam entrained bed gasifier, reaksi char-gas didefinisikan

sebagai reaksi permukaan karena temperatur operasi yang sangat
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tinggi (di atas 1000 °C). Sangat mungkin untuk menginteraksikan
partikel dengan pertikel. Unreacted-Core Shrinking model
digunakan untuk mengestimasi laju reaksi solid-gas.

Rekasi heterogen char-gas meliputi reaksi char-02, reaksi
char-steam, reaksi char-C02 dan reaksi char-hydrogen. Hasil dari
reaksi char-02 adalah CO dan C02. Diinginkan kandungan C02
sekecil mungkin dan hanya menghasilkan CO. Kinetika reaksi di
hitung berdasarkan persamaan Arrhenius :

h
k = A exp '

RT
• Char-02 reaction (Wen and Chaung 1979)

C + 0.5 02 *CO

• Char-steam reaction (Dobner 1967)
CO + H2c + H2O

• Char-C02 reaction (Dutta at al 1977)
2COC + C02

• Char-hydrogen reaction (Wen 1968)
C + 2 H2 > CH4

III.2.4 Permodelan Reaksi Homogen
Terjadi reaksi homogen dalam gasifier, yang meliputi

pembakaran bahan bakar gas, reaksi air-gas dan reaksi methane-
steam. Untuk masing-masing reaksi, pencampuran secara
turbulen dan laju reaksi kimia diperhitungkan.

Karena temperatur yang tinggi, reaksi kimia gas terjadi
sangat cepat dengan proses turbulent micromixing. Kinetika

reaksi di hitung berdasarkan persamaan Arrhenius :

• Reaksi pembakaran bahan bakar gas (Hernandez 2001)
H2 + 0.5 02
k = 5.159 x 1015 exp(-3430/Tg)

H20
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> co2CO + 0.5 02
k = 1015 exp(-16000/Tg)

cm + 2O2
k = 3.552 x 1014 exp(-15700/Tg)

> C02 + 2 H20

• Reaksi air-gas (Hernandez 2001)
CO + H2O
k = 0.0265 exp(-3968/Tg)

co2 + H2

• Reaksi methane-steam (Hernandez 2001)
* CO + 3 H2cm, + H2O

k = 312 exp ( -30000/(1.987Tg))

III.2.5 Permodelan Reaksi Sulfur
Adapula reaksi komponen sulfur yang turut berpengaruh

dalam proses gasifikasi batubara. Dalam simulasi ini hanya
disertakan satu reaksi saja. Kinetika reaksi dihitung dengan
menggunakan persamaan Arrhenius :

COS
k = 4 x 109 exp(-21630/T)

Reaksi ini akan sangat lambat pada suhu dibawah 800°C.

• S + CO

III.2.6 Permodelan Batubara sebagai Primary Feed
Dalam penelitian ini batubara dianggap sebagai campuran

dari berbagai macam komponen dengan fraksi tertentu yang
dicampur dengan H20 yang dianggap sebagai steam sehingga
terbentuk slurry batubara. Berikut adalah komponen penyusun
slurry batubara yang diinputkan ke dalam FLUENT:
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Tabel III.2 Komposisi Slurry Batubara

Komponen %Massa
C 30.7

H2 1.6
C02 10.5
CO 7.9

CH4 0.3
H20 44

S 5

111.3. Kondisi Batas
Kondisi batas yang digunakan adalah sebagai berikut :
1. Dinding didalam gasifier sebagai wall.
2. Sistem yang dipelajari adalah radiant section.
3. Saluran inlet batubara - oksigen sebagai mass flow inlet.
4. Saluran outlet gas sebagai outflow.

III.4. Prosedur Penelitian untuk Pemodelan
Untuk mempelajari karakteristik aliran, distribusi kecepatan,

distribusi temperatur, dan distribusi tekanan dalam gasifier tiga
dimensi dilakukan penelitian secara simulasi dengan
menggunakan software Computational Fluid Dynamics (CFD)
FLUENT 6.2.16. Langkah- langkah yang digunakan meliputi :
a. Membuat model geometri dan grid-nya dengan menggunakan

GAMBIT 2.1.6 sebagai sistem yang akan digunakan dalam
simulasi. Gasifier yang digunakan memiliki 1 ruang yang
dimensinya ditunjukkan pada gambar 3.2. Grid yang
digunakan adalah Non-Uniform Structural Grid.
Pembuatan Grid :
Pembuatan model geometri dan grid dilakukan dengan
menggunakan software GAMBIT 2.1.6. Grid yang digunakan
adalah non uniform structural grid bertipe hexahedral dan
hex/wedge.
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*7

Y Z

Gambar III.2 Grid untuk ruang pada gasifier

b. Langkah penyelesaian aliran fluida dalam proses gasifikasi
batubara selanjutnya menggunakan software FLUENT 6.2.16.
dengan kondisi batas sebagai berikut :
1) Dinding ruang bakar sebagai Wall, suhu dinding diatur

pada temperatur 1200 K
2) Primary inlet sebagai mass flow inlet, didefmisikan

sebagai variabel simulasi.
3) Secondary inlet sebagai mass flow inlet, didefmisikan

sebagai variabel simulasi.
4) Outlet flue gas sebagai outflow, merupakan kondisi batas

yang dipilih untuk mendefmisikan aliran fluida yang
kondisinya tidak diketahui dengan jelas.

III.5 Variabel Penelitian
Variabel penelitian ini adalah variasi rasio (massa) antara

oksigen dan batubara yaitu : 0.79, 0.89, 1.01



BAB IV
HASIL DAN PEMBAHASAN

Karakteristik proses gasifikasi batubara dalam gasifier dapat
diketahui dan perubahan rasio mass flow oksigen terhadap
batubara yang diinjeksikan. Pada penelitian ini rasio mass flow
oksigen terhadap batubara divariasikan yaitu 0,79; 0,89; dan 1,01.
Mass flow inlet batubara di injeksikan ke dalam gasifier dalam
bentuk slurry dengan penambahan air sebanyak 40% berat dari
total slurry. Tekanan injeksi slurry batubara 1 atm. Temperatur
oksigen masuk ditetapkan 300 K dan temperatur slurry batubara
300 K.

Pengamatan dilakukan terhadap karakteristik distribusi
temperatur, distribusi fraksi massa produk dalam proses gasifikasi
batubara dalam gasifier bertekanan secara tiga dimensi yang
diamati pada bidang z-y dengan x = 0 m.

37
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IV.1. Pengaruh Rasio Oksigen/Batubara Terhadap Distribusi
Temperatur_

1.690+03
B 1 620+03

1 56e+03

* 1.49e+03
142e+03
1 35e+03
1.28e+03
1.219+03

m 114e+03

Ug 1.07e+03
8 9.970+02
8 9.270+02
®

8.580+02
7.88e+02
7180+02

I 6480+ 02
v 5.790+02

M 5 09e+02

H 4.390+02
B 3.700+02

3.000+02
L

0.79 0.89 1.01

Dec 10, 2008
FLUENT 6.2 (3d. segregated, spe ske)

Contours of Static Temperature (k)

Gambar IV.1 Kontur Distribusi Temperatur Gasifier
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Distribusi temperatur dipengaruhi oleh rasio inlet oksigen-
batubara seperti ditunjukkan pada Gambar IV.1. Dari Gambar
IV.1 dapat dilihat bahwa distribusi temperatur merata di
sepanjang gasifier. Hal ini disebabkan pemerataan suhu gasifier
yang diatur pada Temperature 1200 K. Hasil penelitian
menunjukkan temperatur pada gasifier berkisar pada 1600 K
(1326.85 °C). Hal ini telah sesuai dengan Gasification Handbook
yang menyebutkan bahwa proses gasifikasi terjadi pada
temperatur antara 800°C - 1800°C.

Gambar menunjukkan terjadi kenaikan temperatur beberapa
saat setelah feed tercampur. Hal ini menunjukkan bahwa proses
pembakaran batubara mulai terjadi pada bagian dekat ujung
burner dimana terjadi percampuran yang sangat cepat yang
dipengaruhi oleh sudut pencampuran pada burner. Kenaikan suhu
tersebut disebabkan terjadinya reaksi pembakaran, yaitu char
bereaksi dengan oksigen memebentuk CO dan C02, kondisi
tersebut telah sesuai dengan penelitian yang dilakukan oleh
Bockelie, et. al. 2001. Proses pembakaran terjadi karena partikel
karbon bereaksi dengan gas.



40

IV.2. Pengaruh Rasio Oksigen/Batubara Terhadap Distribusi
Fraksi Massa CO

2850-01
2.719-01
2.570-01
2.420-01
2 280-01
2.149-01
2 00e-0l

1 859-01
1.710-01
1.579-01
1 430-01
1.280-01
114e-01
9 98e-02
8550-02
7.139-02
5700-02
4 280-02
2.85e-02
1 430-02

2 85e-01
2710-01
2 570-01
2420-01
2 280-01
2140-01
2000-01
1 850-01
1710-01
1 570-01
1430-01 I
1286-01 I
114e-01 I
998e-02 I
8 550-02 I
7 130-02|
570e-02 |
4 28e-02 I
2850-02 L
143e-02 ^

266e-01
2530-01
240e-01
2 26e-Q1
2139-01
2 00e-01
1 860-01
1 730-01
1600-01
1460-01
1330-01
120e-01
1079-01
932e-02
7990-02
666e-02
5 330-02
3 99e-02
266e-02
133e-02
OOOe+ OCOOCe+OO 0.79 000e+00 0.89

Dec 10.2008
FLUENT 6.2 (3d. segregated, spe, ske)

Contours of Mass fraction of co

Gambar IV.2 Kontur Distribusi Fraksi Massa CO
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Mass Fraction CO

0.3

0.28
/0.26
/ %/0.24 /

* X.0.22 - N

0.2 AK,
Hfc-0.18

0.16
0.14

0.12
0.1

0 0.5 1 1.5 2
Gasifier Height (m )

— Ratio 0.79 Ratio 0.89 Ratio 1.01

Gambar IV.3 Grafik Hubungan Antara Tinggi Gasifier [m]
dengan Fraksi Massa CO [%]

Tabel IV.1 Komposisi CO Pada Ketinggian 2 m (Outflow)
Berdasarkan ratio 02/Coal

Ratio 02/CoalComponent
0.79 0.89 1.01

CO 0.160142 0.159751 0.156132

Reaksi yang berhubungan dengan konsentrasi CO
adalah :

(a) CH4 + H20
(b) C + C02 -
(c) C + H20 -
(d) CO + 0.5O2
(e) CO + H20 -
(f) C + 0.5O2 -
(g) s + CO —

— CO + 3H2
-* 2CO
- CO + H2— co2— co2 + H2
- CO
> cos



42

Reaksi (a), (b), (c), (f) merupakan reaksi yang dapat membentuk
CO dan reaksi (d) dan (e) merupakan reaksi yang dapat
mengurangi konsentrasi CO dalam gasifier.

Berdasarkan Gambar IV.2 Kontur Distribusi Fraksi Massa
CO dan Grafik IV.3 Hubungan Antara Tinggi Gasifier [m]
dengan Konsentrasi CO [%] dapat diketahui bahwa untuk
ketinggian 0-0.1 m teijadi peningkatan konsentrasi CO. Hal ini di
sebabkan oleh reaksi (a), (b), (c), (f) dimana partikel karbon
masih ada dalam jumlah yang cukup banyak. Seiring
terbentuknya CO, maka konsentrasi partikel carbon semakin
menurun. Menumnnya konsentrasi karbon ini mengakibatkan CO
yang terbentuk bereaksi lebih lanjut lagi dengan H2O dan O2,
berdasarkan reaksi (d) dan (e), sehingga konsentrasi CO menurun
pada ketinggian gasifier antara 0.1 - 1.8 m. Reaksi (g) yang
merupakan reaksi sulfur dengan CO juga turut mempengaruhi
konsentrasi CO sehingga terjadi penurunan pada ketinggian
setelah 0.1 m. Reaksi sulfur ini terjadi pada suhu diatas 800 °C
yaitu pada sekitar ketinggian gasifier 0.1 m. Pada ketinggian 1.8-
2.0 m konsentrasi CO cenderung konstan hal ini disebabkan 02
dan H20 yang telah habis sehingga reaksi pembentukan maupun
pengurangan CO telah berakhir.

Pada Tabel IV.1, terlihat konsentrasi CO yang paling besar
ada pada ratio 02/Coal = 0.79, yaitu 0.160142. Sedangkan
konsentrasi CO yang paling kecil ada pada ratio 02/Coal = 1.01,
yaitu 0.156132. Hal ini dapat disebabkan karena dengan ratio 02
yang lebih besar, maka O2 yang bereaksi dengan carbon lebih
cenderung membentuk C02, bahkan CO yang telah terbentuk
turut bereaksi dengan 02 membentuk CO2 , sehingga fraksi CO
yang dihasilkan semakin menurun dengan kenaikan ratio O2
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IV.3. Pengaruh Rasio Oksigen/Batubara Terhadap Distribusi
Fraksi Massa H2

3.46e-C2
3.29e-02

3.686-02
349e-02
3.31O-02
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2.94O-02
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2.456-02
2270-02
2 086-02
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1.326-02

m 1.146-02
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2.94O-02
2770-02
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2 080-02
1.906-02
1.736-02
1.566-02
1.386-02
1.216-02
1.046-02
8.650-03

|6 920-03

|5.196-03
H 3 4:6-03

1108-02
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7.350-03

9450-03
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5.510-03
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0.00e+00

1.736-03
0.006+000.89

Contours of Mass fraction of h2 Dec 10. 2008
FLUENT 6.2 (3d. segregated, spe. ske)

Gambar IV.4 Kontur Distribusi Fraksi Massa H2
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Mass Fraction H2

0.04
0.038
0.036
0.034
0.032

£ 0.03
0.028 -j
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4
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0 02
21.510 0.5

Gasifier Height (m)

Ratio 1.01+— Ratio 0.79 Ratio 0.89

Gambar IV.5 Grafik Hubungan Antara Tinggi Gasifier [m]
dengan Fraksi Massa H2 [%]

Tabel IV.2 Fraksi H2 Pada Ketinggian 2 m (Outflow)
Berdasarkan Ratio 02/Coal

Ratio Q2/CoalComponent
0.89 1.010.79

0.036707 0.034570.037795H2

Reaksi yang berhubungan dengan konsentrasi H2 adalah :
* CO + H2

* CR,
* H20
> co2 + H2

CO + 3H2
Reaksi (a), (d), dan (e) merupakan reaksi pembentukan H2,

kemudian reaksi (b), dan (c) merupakan reaksi yang dapat
mengurangi konsentrasi H2 dalam gasifier.

Gambar IV.4 dan Grafik IV.5 menunjukkan pembentukan
H2 yang bermula pada ujung burner. H2 dapat terbentuk dari

(a) C + H20
(b) C + 2H2
(c) H2 + 0.5O2
(d) CO + H20
(e) CR, + H20
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water-gas reaction sebagaimana yang ditunjukkan pada reaksi (a),
merupakan reaksi oksidasi parsial karbon oleh air yang dapat
berasal dari hasil pirolisis, maupun dari injeksi steam yang
dicampurkan dengan coal pada Primary Inlet. Pada ketinggian
gasifier 1.2 m fraksi H2 sudah konstan yang menandakan H2
sudah tidak terbentuk lagi akibat partikel karbon yang sudah
habis bereaksi. Fraksi H2 juga tidak berkurang akibat reaksi (c)
yang menandakan oksigen sebagai zat pembakar sudah habis
bereaksi. Gambar IV.4 juga menunjukkan pembentukan H2 terjadi
pada ketinggian gasifier 0-1.2 m.

Tabel IV.2 menunjukkan bahwa semakin besar rasio
02/Coal maka fraksi massa H2 cenderung turun. Hal ini telah
sesuai jika di tinjau dari reaksi (c), dimana kehadiran 02 justru
dapat menurangi H2 yang dihasilkan.

Konsentrasi H2 yang dihasilkan sangat kecil bila dilihat
pada Tabel IV.2. Hal ini dapat ditinjau dari kinetika reaksi :

*co'C + 0.5 02
k = 8710exp(-17967/Ts)
C + H20
k = 247exp(-21060/Ts)

. CO + 0.5 02
k = 1015 exp(-16000/Tg)
CO + H20
k = 0.0265 exp(-3968/Tg)

Reaksi (2) merupakan reaksi pembentukan H2 yang
membutuhkan karbon untuk bereaksi dengan H20. Namun bila
dibandingkan dari kinetika reaksi antara reaksi (1) dan (2),
partikel karbon akan lebih mudah bereaksi dengan 02
dikarenakan nilai aktivasi energi untuk reaksi (2) yang lebih besar
jika dibandingkan dengan nilai aktivasi energi untuk reaksi (1).
Hal ini menyebabkan sedikitnya H2 yang terbentuk. Begitu pula
dengan reaksi (4) dimana untuk menghasilkan H2 dibutuhkan CO
ynag bereaksi dengan H20. Bila dibandingkan kinetika reaksi
antara reaksi (3) dan (4), CO akan lebih mudah bereaksi dengan
02 daripada dengan H20, sehingga H2 yang terbentuk sangat
sedikit.

. . .(1)

*>co + H2 -.(2)

co2 ...(3)

> co2 + H2 ...(4)
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IV.4. Pengaruh Rasio Oksigen/Batubara Terhadap Distribusi
Fraksi Massa CO2
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Dec 10, 2008
FLUENT 6.2 ( 3d. segregated, spe, ske)

Contours of Mass fraction of co2
I

Gambar IV.6 Kontur Distribusi Fraksi Massa CO2
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Mass Fraction C02
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Gambar IV.7 Grafik Hubungan Antara Tinggi Gasifier [m]
dengan Fraksi Massa C02 [%]

Tabel IV.3 Fraksi C02 Pada Ketinggian 2 m (Outflow)
Berdasarkan Ratio 02/Coal

Ratio Q2/CoaIComponent
0.79 0.89 1.01

C02 0.599732 0.641024 0.658216

Gambar IV.6 Kontur Distribusi Fraksi Massa C02 dan
Gambar IV.7 Grafik Hubungan Antara Tinggi Gasifier [m]
dengan Fraksi Massa C02 [%] menunjukkan pembentukan C02
terjadi pada ketinggian gasifier 0-1.3 m. Pada ketinggian
tersebut teijadi reaksi pembentukan C02 sebagai berikut :

- C02
> C02 + 2 H20co2 + H2

Pada ketinggian gasifier 1.3-2 m konsentrasi C02 cenderung
konstan yang menandakan reaksi pembentukan C02 telah
berakhir akibat telah habisnya reaktan pembentuk C02.

CO + 0.5 02
CH4 + 202
CO + H2O
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Pengaruh rasio 02/Coal terhadap distribusi fraksi massa
C02 ditunjukkan pada Tabel IV.3 dimana fraksi massa C02
merupakan kebalikan dari pengaruh rasio 02/Coal terhadap
distribusi fraksi massa CO. Hasil penelitian menunjukkan bahwa
semakin besar rasio 02/Coal maka fraksi massa C02 cenderung
naik. Dengan kenaikan rasio 02/Coal maka reaksi pembakaran
berlangsung semakin efektif sehingga pembentukkan C02
menjadi lebih banyak. Berbeda pada rasio 1,01, C02 yang
terbentuk sangat besar di karenakan kondisi oksigen berlebih
menyebabkan reaksi sempuma antara partikel karbon dan 02
membentuk C02 berdasarkan reaksi :

CO + 0.5 02 * co2
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IV.5. Pengamh Rasio Oksigen/Batubara Terhadap Distribusi

Fraksi Massa CH4
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Gambar IV.8 Kontur Distribusi Fraksi Massa CH4
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Gambar IV.9 Grafik Hubungan Antara Tinggi Gasifier [m]
dengan Fraksi Massa CH4 [%]

Gambar IV.8 menunjukkan reaksi pembentukan maupun
pengurangan CH4 terjadi pada ketinggian gasifier 0-0.1 m yang
menandakan terjadinya reaksi pengurangan CH4 Pada ketinggian
0.1-2 m konsentrasi CH, cenderung konstan, pada ketinggian
tersebut konsentrasi CH4 sudah sangat sedikit, misal pada ratio
02/Coal 0.89 dimana konsentrasi CH4 yaitu 0.0018, sehingga
mengakibatkan reaksi yang melibatkan CH4 semakin sulit terjadi.

Grafik IV.9 menunjukkan bahwa semakin besar rasio
02/coal maka fraksi massa CH4 cenderung turun. Bila dilihat dari
reaksi yang teijadi didalam gasifier, dapat diketahui bahwa hanya
terdapat satu reaksi yang bisa menghasilkan CH4 yaitu reaksi
antara C dengan H2. Oleh karena itu dengan semakin sedikit
jumlah H2 maka H2 yang berkontak dengan C juga akan semakin
sedikit sehingga pembentukan CH4 juga akan semakin turun.
Methanation merupakan reaksi pembentukan gas metan. Reaksi
yang terjadi pada methanation adalah:

Reaksi pembentukan CH4 :
C + H2 CH4
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Sedangkan reaksi yang dapat mengurangi CH4 adalah
reaksi antara CH4 dengan 02 menghasilkan C02 dan H20. H20
yang terbentuk juga dapat mengurangi konsentrasi CH4. Karena
jumlah 02 lebih banyak dari pada H2 maka reaksi pengurangan
CH4 ini akan lebih banyak dibandingkan dengan reaksi
pembentukan CH4. Oleh karena itu pula semakin besar rasio
02/coal maka fraksi massa CH4 cenderung turun.

Reaksi pengurangan CH4 :
CH4 + 202 -
CH4 + H20

*C02 + 2H20
-*• CO + 3 H2

IV.6. Pengaruh Reaksi Sulfur Terhadap Proses Gasifikasi
Tabel IV.4. Fraksi COS Pada Ketinggian 2 m (Outflow)

Berdasarkan Ratio 02/Coal
Ratio 02/CoalComponent

1.010.79 0.89
0.004669 0.004214 0.004435COS

Reaksi sulfur yang digunakan dalam simulasi gasifikasi
ini adalah :

* COS
Reaksi ini berjalan dengan cepat pada temperature diatas 800°C.
Bila ditinjau pada temperature gasifikasi (800 - 1600°C) maka
semua sulfur dalam batubara telah terkonversi menjadi COS. Hal
ini mempengaruhi CO yang dihasilkan dalam proses gasifikasi
dimana CO yang dihasilkan berkurang akibat bereaksi dengan S
menjadi COS.

• S + CO
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BAB V
PENUTUP

V.1 Kesimpulan
Kesimpulan dari penelitian adalah sebagai berikut :
1. Distribusi temperatur cenderung merata pada sepanjang

dinding gasifier yaitu sekitar 1600 K (1326.85 °C). Hal ini
telah sesuai dengan
menyebutkan bahwa proses gasifikasi terjadi pada temperatur
antara 800°C - 1800°C.

2. Kenaikan rasio 02/coal menyebabkan produk CO dan H2
semakin turun, sedangkan fraksi massa CO2 semakin naik
dengan penambahan rasio 02/coal.

3. Rasio 02/coal yang terbaik untuk menghasilkan produk pada
gasifikasi batubara adalah rasio 0,79 dimana fraksi produk H2
mencapai 0,037795(3,78%) dan produk CO mencapai
0,160142 (16,01%).

Gasification Handbook yang

V.2 Saran
1. Menggunakan geometri dan tipe gasifier dengan ukuran yang

berbeda.
2. Menggunakan variasi pada komposisi batubara yang berbeda

karena komposisi batubara seperti karbon mempengaruhi
distribusi produk dan ratio 02/Coal yang digunakan.

3. Menggunakan Ratio 02/Coal yang lebih kecil untuk
meningkatkan produk (H2dan CO).
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