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DISTRIBUSI ALIRAN DALAM REAKTOR BERKANAL MIKRO

Y.W. Budhi'”, E. Restiawaty' dan Subagjo'

Abstrak

Reaktor mikro telah menempatkan diri pada posisi yang diminati dalam pengembangan teknologi
reaktor modern yang memiliki karakteristik pokok dalam hal percepatan laju perpindahan massa dan
panas yang berlipat ganda. Dengan dimensi yang berskala mikron, distribusi aliran dari pipa induk
menuju masing-masing kanal merupakan salah satu persoalan penting untuk menjamin keseragaman
aliran di setiap kanal. Makalah ini mengkaji distribusi aliran dalam lima model reaktor dan
mempelajari karakteristik pemanasan awal dari keadaan dingin (cold start). Fokus ditujukan dalam
shift converter yang mengkonversikan CO menjadi CO, agar tidak meracuni katalis dalam sel bahan
bakar. Selanjutnya pada model reaktor dengan distribusi terbaik. karakteristik cold start up ditelaah
lebih mendalam melalui teknik reaksi kimia tak tunak. Hasil studi menunjukkan bahwa start up pada
shift converter dapat dilakukan dalam waktu yang sangat singkat yang menunjukkan bahwa secara

praktis unit reaktor mikro ini dapat diterapkan.

Kata kunci: Reaktor mikro: Pemodelan dan simulasi; Shift converter; Miniaturisasi

Pendahuluan

Pada satu dekade terakhir. riset di bidang
teknologi mikro telah membuka wahana baru dalam
ilmu pengetahuan dan teknologi proses. Sejalan dengan
perkembangan teknologi mikro tersebut. penguatan
pada sub-bidang intensifikasi proses telah menjadikan
system mikro ini menjadi sebuah kecenderungan yang
kuat di pusat-pusat riset terkemuka di Eropa. Salah satu
bidang dalam teknologi mikro yang dikaji secara
intensif adalah reaktor mikro (microreactor).
Keunggulan utama dari  miniaturisasi  adalah
perpindahan panas dan massa yang lebih baik
(Stankiewicz dan Moulijn. 2004; Delsman. 2005).
perolehan waktu ruang yang lebih baik (Muk : 4).
selektivitas reaksi yang lebih terkendali (Muk : 5). dan
kemampuannya menangani bahan kimia berbahaya
yang lebih aman. Sebagai gambaran, laju perpindahan
panas dalam reaktor mikro dapat mencapai 20 ribu kali
lebih cepat. Keunggulan-keunggulan tersebut telah
dieksploitasi secara berkelanjutan untuk sejumlah
implementasi baru seperti pengembangan teknologi
baterai komputer jinjing (portable) dan mesin bakar
internal kendaraan bermotor yang dikombinasikan
dengan sel bahan bakar (Budhi. 2006).

Piranti digital jinjing senantiasa menjadi

semakin kecil, serbaguna (versatile). dan intensif

energi, namun keterbatasan teknologi baterai saat ini
merintangi miniaturisasi dan intensifikasi lebih lanjut.
Sel bahan bakar mikro dipertimbangkan sebagai
kandidat sumber daya jinjing untuk menggantikan
baterai ion litium yang amat besar (bulky). Di samping
itu. sel bahan bakar diyakini dapat beoperasi secara
lebih efisien pada hidrogen. Namun. sebagai media
energi tersimpan. hidrogen tidak ideal atas dasar

densitas energi yang rendah dan berbahaya.
Sebaliknya metanol adalah alternatif yang tepat
karena densitas energinya yang tinggi dan dapat
diubah menjadi hidrogen insitu dalam prosesor bahan
bakar mikro untuk digunakan dalam sel bahan bakar
mikro. Kajian pengkonversian metanol menjadi
hidrogen untuk kapasitas kendaraan bermotor
berdaya 140 HP telah dilakukan oleh Budhi (2006).

Sebuah kompetisi teknologi terjadi antara
penyimpanan energi hidrogen dalam  tangki
bertekanan (1000 bar) dan produksi hidrogen dari
reformasi metanol secara insitu. Berbagai kekurangan
dalam  penyimpanan hidrogen dalam tangki
bertekanan dan salah satu solusi yang ditawarkan
telah disajikan dalam Budhi (2006). Kajian awal
dalam pemetaan aliran bahan dan energi dalam
rangkaian sistem proses telah disajikan dalam Budhi
(2006). Kajian tersebut menitikberatkan pada
telaahan termodinamika rangkaian proses. khususnya
untuk mencapai target daya kendaraan sebesar 140
HP. Di dalam makalah ini. kajian yang berkenaan
dengan distribusi aliran (flow distribution) dan
kelakuan start-up unit dari keadaan dingin (cold
start-up) dalam  sebuah  micro-shift  converter
disajikan.

Shift Converter

Sejumlah rancangan refomer kukus berskala
mikro telah diusulkan dan bahkan difabrikasi (lihat
pustaka Muk : 12-15). Dalam makalah Budhi (2006).
metanol  merupakan  bahan bakar cair yang
dircaksikan dengan kukus untuk menghasilkan
hidrogen dan produk samping CO. Gas CO ini bisa
meracuni katalis dalam sel bahan bakar. schingga
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aliran reformat memerlukan pengolahan lebih lanjut
untuk menyingkirkan CO. Sekalipun teknologi
membran sel bahan bakar yang sangat toleran terhadap
CO sedang dikaji. pemurnian aliran hidrogen
menggunakan teknik penyingkiran CO dalam WGSR
(water gas shift reaction) masih dianggap pilihan yang
penting (Karnik dkk.. 2003).

Water Gas Shift Reaction (WGSR) mengacu
pada reaksi CO dengan kukus untuk menghasilkan H,
dan CO,. Reaksi ini adalah reaksi yang sangat penting
dalam industri kimia tradisional. Pada saat ini. telaahan
lebih difokuskan pada pemurnian hidrogen untuk sel
bahan bakar skala mikro. Berbagai mekanisme reaksi.
lintasan reaksi. dan laju reaksi telah dilaporkan dalam
berbagai pustaka untuk skala makro (Hakkarainen
dkk.. 1994; Amadeo dan Laborde. 1995: Gines dkk..
1997). Namun untuk skala mikro. ungkapan laju reaksi
dan parameter-parameternya bisa berbeda (Mukherjee
dkk., 2007).

Laju perpindahan panas dan massa dalam
reaktor mikro dirancang sedemikian rupa sehingga
nilainya berlipat ganda. Untuk merealisasikan
produktivitas yang tinggi dalam unit berskala kecil.
beberapa kanal mikro yang identik sangat diperlukan.
Namun demikian, kombinasi kapasitas produksi yang
tinggi dan skala reaktor yang kecil akan menghasilkan
laju aliran yang tinggi di dalam unit reaktor. Hal ini
sangat berpotensi menyebabkan hilang tekan dan
distribusi yang tidak merata. Kualitas distribusi aliran
dapat dinyatakan dengan rumusan matematika. yaitu
simpangan baku relatif (Delsman, 2005). Di dalam
makalah ini, kajian difokuskan pada tampilan visual
distribusi aliran dari berbagai bentuk geometri reaktor.

Distribusi Aliran dan Hasil Simulasi

Distribusi aliran dalam kanal berdiameter mikro
dikaji untuk berbagai aplikasi. Masing-masing aplikasi
dapat bersifat esa, sehingga pemodelan setiap
konfigurasi diperlukan. Sebagai contoh. Bassiouny dan
Martin (1984) mengembangkan sebuah model analitik
untuk menghitung distribusi aliran pada kanal penukar
panas jenis pelat berdasarkan perubahan kecepatan di
bagian ‘header’ dan gesekan dinding kanal. namun
mengabaikan gesekan dinding dalam “header’. Choi
dkk. (1993) menyajikan *Computational  Fluid
Dynamic®  pada  modul  pendinginan  untuk
mikroelektronika. Mereka mendapatkan bahwa nisbah
luas penampang wadah distribusi aliran terhadap luas
penampang kanal merupakan parameter yang penting
yang mempengaruhi distribusi aliran.

Dalam studi ini. satu lapis reaktor mikro yang
memiliki panjang 30 mm dan lebar 10 mm. Adapun
setiap kanal dirancang dengan panjang 10 mm dan
lebar 300 pm. Hasil-hasil simulasi distribusi aliran
ditunjukkan dalam Gambar 1-5. Adapun kualitas
penjenuhan konsentrasi ditunjukkan dalam Tabel 1.

Ditinjau dari tingkat penjenuhan aliran yang
keluar dari reaktor. Model A menunjukkan harga yang
paling tinggi. Untuk Model A tersebut. posisi kanal

b
berkatalis \dapa[ diposisikan pada 0.5 dari panjang
reaktor total.
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Gambar 1. Konfigurasi model reaktor A. Arah aliran
inlet dan outlet masing-masing sejajar kanal ; inlet-
outlet berseberangan. (a). Model utuh. (b). Perbesaran
pada daerah outlet.
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Gambar 2. Konfigurasi model reaktor B. Arah aliran

inlet tegak lurus dan outlet sejajar kanal; inlet-outlet

berseberangan. (a). Model utuh. (b). Perbesaran pada
daerah outlet.
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Gambar 3. Konfigurasi model reaktor C. Arah aliran

inlet sejajar dan outlet tegak lurus kanal; inlet-outlet

berseberangan. (a). Model utuh. (b). Perbesaran pada
daerah outlet.
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Gambar 4. Konfigurasi model reaktor D. Arah aliran
inlet dan outlet tegak lurus kanal; inlet-outlet
berseberangan. (a). Model utuh. (b). Perbesaran pada
daerah outlet.
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Konfigurasi model reaktor 5 memungkinkan
posisi inlet kanal katalis yang lebih dekat dengan
inlet reaktor. namun kualitas penjenuhan di bagian
outlet lebih rendah dibandingkan dengan model
reaktor yang lain. Lebih rendahnya kualitas
penjenuhan ini disebabkan oleh kurangnya tingkat
pencampuran akibat lebih kecilnya kualitas turbulensi
dari titik inlet reaktor.
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Gambar 5. Konfigurasi model reaktor E. Arah aliran
inlet dan outlet sejajar kanal; inlet-outlet segaris. (a).
Model utuh, (b). Perbesaran pada daerah outlet.

Tabel 1. Kualitas penjenuhan.

Penjenuhan Posisi kanal (z/L,)
Model A 95,39% 0,50
Model B 95,29% 0,52
Model C 95,33% 0,50
Model D 95,24% 0,51
Model E 94,21% =0T

Perilaku cold start up

Reaksi penggeseran gas air (WGSR) merupakan
reaksi kimia antara CO dan H,O untuk menghasilkan
H, dan CO,. Reaksi ini biasanya dilaksanakan pada
katalis oksida logam. Secara komersial, dua katalis
yang umum digunakan adalah oksida besi dan
tembaga. Studi ini mengikuti kinetika reaksi
sebagaimana yang dikembangkan oleh Mukherjee dkk.
(2007). Katalis yang digunakan adalah
CuO/ZnO/AL,O;. Reaksi kimia dinyatakan dengan
persamaan (1) :

CO + H,0 < CO, + H, + 41,17 kJ/mol (1)
Reaksi ini bersifat eksotermis dan

kesetimbangan, dimana parameter kesetimbangan
diberikan oleh Moe (1962):

A8
Kogi= exp[ 7 —4,33] 2)

dimana 7 adalah temperatur dalam Kelvin. Persamaan
laju reaksi mengikuti persamaan (3):

Cy C,
H,Cco, J 3)

eq

Yeloy= _k[c('()CHZ() =

Berdasarkan pada pengidealan aliran sumbat,
persamaan kontinyuitas yang menyatakan hubungan

antara konversi CO (X) sepanjang reaktor dinyatakan
dalam persamaan (4):

0 dx 4
nco ? = T(‘ "(7()) 4)

dimana / adalah koordinat panjang sepanjang kanal
reaktor mikro. Laju alir molar, konsentrasi, berat
katalis, dan tetapan laju reaksi masing-masing
diberikan oleh notasi n, C, W, dan k. n°co adalah laju
alir molar CO pada umpan reaktor. Kondisi-kondisi
operasi mengikuti hasil kajian Budhi (2006). Adapun
waktu tinggal gas di dalam kanal adalah 2,58 mili
detik.

Gambar 6 menunjukkan dinamika temperatur
(6a) dan konsentrasi (6b) di sepanjang reaktor sebagai
fungsi dari waktu. Keadaan tunak untuk temperatur
dicapai pada waktu 2 detik, sedangkan untuk
konsentrasi dicapai pada waktu 1 detik. Perbedaan
waktu mencapai keadaan tunak tersebut disebabkan
oleh adanya beda skala waktu dalam merespon
perturbasi.
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Gambar 6. Perilaku dinamik dari temperatur gas (a)
dan konversi CO (b) di sepanjang reaktor sebagai
fungsi waktu.
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Gambar 7 menunjukkan distribusi CO, CO,, H,,
dan H,0O di sepanjang reaktor setelah kondisi tunak
dicapai. Kurva CO, dan H, berada pada garis yang
berimpitan.
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Gambar 7. Distribusi komponen di sepanjang reaktor
pada keadaan tunak.

Histori dari distribusi temperatur di dalam
reaktor, khususnya pada daerah outlet (zoom)
ditunjukkan pada Gambar 8-11. Sedangkan Gambar 12
menunjukkan distribusi temperatur pada kondisi tunak
yang terdiri dari profil utuh (a), dan profil pada daerah
outlet (zoom) (b,c).
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Gambar 8. CFD temperatur keluaran pada 7 =0,03 s.
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Gambar 9. CFD temperatur keluaran pada £ =0,3 s.

Gambar 13 menunjukkan profil konversi CO
(a) dan temperatur di sepanjang kanal reaktor pada
keadaan tunak. Konversi CO pada keadaan
kesetimbangan dan distribusi temperatur
sebagaimana ditunjukkan dalam Gambar 13b
mencapai 92%.
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Gambar 10. CFD temperatur keluaran pada 7 =0,5 s.
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Gambar 11. CFD temperatur keluaran pada 7 =0,7 s.

Flow Dlstribution in Morocharnel: Riset KK ITB 2006 052827 12026006
FexPDE3 11
Tarparstre (1
a4 o 3
s _ =
- 30
w
—_ E
a2 W ;
— a
— =
— 20
— o
- - 2
— m
— m
- =
f— -
— m
a2 "
=
04
a 02 o4 os o8 1
x
Shit Converter: Oycle=63 Time=20000 dt=0.4808 p2 Nodes=435 Celis=172 RMS B=0.0138
Fiegrai= 14.1086

@




Distribusi Aliran dalam ...

(Budhi, dkk)

Flow Distribution in Mcrocharmet: Riset KK ITB 2006 05:28.27 12126008
FRexFOE3.11
2 -
3
4 . : A
e =
4l
1
> a '
5
m
0
- e
™ -
24
= === £y

am o os7 08 s om o=
X

Shift Converter: Oycie=63 Time= 20000 dt=0.4808 p2 Nodes=435 Cells=172 RMS ET=0.0136
Integrai= 3258444
(b

Flow Distribution in Morochannel: Riset KK ITB 2008 052827 121268006
L RexPDE3.11

.2

N Terpaire (<)

%
5

L O

CLEREEETEEREELE R

T o aw o  om  om  am
Shift Corverter: Oycle=63 Time= 20000 ci=0.4808 p2 Nodes=435 Oslls=172 RMB E7=0.0136
htegral= 3258444

©
Gambar 12. Distribusi temperatur pada keadaan tunak.
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Gambar 13. Profil konversi CO (a) dan temperatur di
sepanjang kanal reaktor pada keadaan tunak.

Kesimpulan

Kajian pengaruh model reaktor terhadap
distribusi aliran di setiap kanal ditelaah melalui
simulasi komputer. Inlet dengan arah sejajar kanal,
dan outlet dengan arah sejajar kanal memberikan
hasil distribusi yang paling maksimal. Pada model
reaktor ini, kajian teknik reaksi kimia dilakukan
untuk mengamati perilaku reaktor pada saat start up.
Waktu yang dibutuhkan untuk mencapai temperatur
tunak sangat singkat, sedangkan konsentrasi tunak
dicapai dalam periode yang lebih singkat.
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