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LAMPIRAN A 

NERACA MASSA 

 

 Kapasitas Produksi : 210.000 Ton/Tahun 

 Operasi Pabrik : 330 Hari 

 Basis : 1 Jam Operasi 

 Bahan Baku : Etilen dan Oksigen 

 Produk : Etilen Oksida 

 

Parameter Operasi: 

- Konversi Etilen: 90% (0,90) 

- Selektivitas Etilen: 80% (0,80) 

- Purging: 3% (0,03) 

- Rasio C2H4 : O2 : Metana = 1 : 1 : 1,5 

- Kelarutan Absorber: 99,8% (0,998) 

- Destilasi (puncak): 99,9% EO, 0,1% Air 

- Destilat Terpisah (Recovery): 90% 

 

A. Neraca Massa di Sekitar Menara Destilasi 

Neraca Massa Total: M8 = M17 + M18 

Massa produk puncak (M17) = 26.515,2 kg/jam 

 

1. Komponen Etilen Oksida (EO): 

- EO17 = 99,9% x M17 = 0,999 x 26.515,2 = 26.488,6 kg/jam 

- EO17 = 90% x EO8 → EO8 = EO17 / 0,90 = 26.488,6 / 0,9 = 29.431,8 kg/jam 

- EO18 = EO8 - EO17 = 29.431,8 - 26.488,6 = 2.943,2 kg/jam 

2. Komponen Air (W): 

- W17 = 0,1% x M17 = 0,001 x 26.515,2 = 26,5 kg/jam 

(Catatan: Nilai W8 dan W18 dihitung setelah neraca Air di Absorber diketahui) 
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B. Neraca Massa di Sekitar Reaktor & EO Absorber 

Reaksi 1: C2H4 + 0,5 O2 → C2H4O (Etilen Oksida) 

Reaksi 2: C2H4 + 3 O2 → 2 CO2 + 2 H2O 

 

1. Komponen Etilen Oksida (EO) 

Kelarutan EO dalam air = 99,8% (EO8 = 99,8% x EO6) 

- EO6 = EO8 / 0,998 = 29.431,8 / 0,998 = 29.490,8 kg/jam 

- EO4 = EO6 = 29.490,8 kg/jam 

- EO9 = EO6 - EO8 = 29.490,8 - 29.431,8 = 58,98 kg/jam 

- EO11 = EO9 = 58,98 kg/jam 

- EO13 = 3% x EO11 = 0,03 x 58,98 = 1,77 kg/jam 

- EO12 = 97% x EO11 = 0,97 x 58,98 = 57,21 kg/jam 

- EO3 = EO12 = 57,21 kg/jam 

- EO reaksi = EO4 - EO3 = 29.490,8 - 57,21 = 29.433,6 kg/jam 

- Mol EO reaksi = 29.433,6 / 44 = 668,1 kmol/jam 

2. Komponen Etilen (E) 

- Kebutuhan Reaksi 1 (sesuai mol EO) = 668,1 kmol/jam 

- Kebutuhan Reaksi 2 = (20% / 80%) x E Reaksi 1 = 0,25 x 668,1 = 167,0 

kmol/jam 

- Total Etilen Bereaksi (E reaksi) = 668,1 + 167,0 = 835,2 kmol/jam 

- Total Etilen Masuk (E3) = E reaksi / Konversi = 835,2 / 0,90 = 928,0 kmol/jam 

- Massa E3 = 928,0 x 28 = 26.033,3 kg/jam 

- Etilen Sisa (E4) = E3 - E reaksi = 928,0 - 835,2 = 92,8 kmol/jam = 2.603,3 

kg/jam 

- E11 = E9 = E6 = E4 = 2.603,3 kg/jam 

- E13 = 3% x E11 = 0,03 x 2.603,3 = 78,1 kg/jam 

- E12 = E11 - E13 = 2.603,3 - 78,1 = 2.525,2 kg/jam 

- E2 (Fresh) = E3 - E12 = 26.033,3 - 2.525,2 = 23.508,1 kg/jam 

3. Komponen Etana (Ea) 

(Impuritas Etilen 0,01% - Asumsi Steady State) 

- Ea2 = (0,01% / 99,94%) x E2 = 0,0001 / 0,9994 x 23.508,1 = 2,4 kg/jam 

- Ea13 = Ea2 = 2,4 kg/jam 
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- Ea12 = (97% / 3%) x Ea13 = (0,97 / 0,03) x 2,4 = 76,1 kg/jam 

- Ea11 = Ea12 + Ea13 = 76,1 + 2,4 = 78,4 kg/jam 

- Ea3 = Ea4 = Ea6 = Ea9 = Ea11 = 78,4 kg/jam 

4. Komponen Oksigen (O) 

- Kebutuhan Oksigen Reaksi 1 = 0,5 x 668,1 = 334,1 kmol/jam 

- Kebutuhan Oksigen Reaksi 2 = 3 x 167,0 = 501,1 kmol/jam 

- Total Oksigen Bereaksi (O reaksi) = 334,1 + 501,1 = 835,2 kmol/jam 

- Oksigen Masuk Reaktor (O3) = (1/1) x E3 = 928,0 kmol/jam = 928,0 x 32 = 

29.693,3 kg/jam 

- Oksigen Sisa (O4) = O3 - O reaksi = (928,0 - 835,2) x 32 = 2.969,3 kg/jam 

- O4 = O6 = O9 = O11 = 2.969,3 kg/jam 

- O13 = 3% x O11 = 0,03 x 2.969,3 = 89,1 kg/jam 

- O12 = 97% x O11 = 0,97 x 2.969,3 = 2.880,2 kg/jam 

- O1 (Fresh) = O3 - O12 = 29.693,3 - 2.880,2 = 26.813,0 kg/jam 

5. Komponen Nitrogen (N2) 

(Impuritas Oksigen 0,5%) 

- N1 = (0,5% / 99,5%) x O1 = (0,005 / 0,995) x 26.813,0 = 134,7 kg/jam 

- N13 = N1 = 134,7 kg/jam 

- N12 = (97% / 3%) x N13 = (0,97 / 0,03) x 134,7 = 4.356,6 kg/jam 

- N11 = N12 + N13 = 4.356,6 + 134,7 = 4.491,3 kg/jam 

- N3 = N4 = N6 = N9 = N11 = 4.491,3 kg/jam 

6. Komponen Air (W) dari Reaksi 

- Air dari Reaksi 2 (W reaksi) = 2 x 167,0 = 334,1 kmol/jam = 334,1 x 18 = 

6.018,3 kg/jam 

- W4 = W6 = W reaksi = 6.018,3 kg/jam 

- W7 = 100% x EO6 = 1 x 29.490,8 = 29.490,8 kg/jam 

- W8 = W6 + W7 = 6.018,3 + 29.490,8 = 35.509,1 kg/jam 

Kembali ke Neraca Destilasi: 

- W18 = W8 - W17 = 35.509,1 - 26,5 = 35.482,6 kg/jam 

7. Komponen Karbon Dioksida (C) 

CO2 Dihasilkan (C reaksi) = 2 x 167,0 = 334,1 kmol/jam = 334,1 x 44 = 14.702,1 

kg/jam 
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Sistem Persamaan Absorpsi 99,9%: 

- C4 = C6 = C9 = C reaksi + C3 = 14.702,1 + C3 

- C11 = 0,1% x C9 = 0,001 x (14.702,1 + C3) 

- C13 = 3% x C11 = 0,03 x C11 

- C12 = C11 - C13 

- C3 = C12 

Substitusi Matematis: 

- C3 = C11 - 0,03 C11 = 0,97 C11 

- C3 = 0,97 x 0,001 (C reaksi + C3) = 0,00097 C reaksi + 0,00097 C3 

- 0,99903 C3 = 0,00097 C reaksi 

- C3 = (0,00097 / 0,99903) x 14.702,1 = 14,3 kg/jam (0,3 kmol/jam) 

Hasil Aliran: 

- C4 = C6 = C9 = 14.702,1 + 14,3 = 14.716,4 kg/jam (334,4 kmol/jam) 

- C11 = 0,1% x 14.716,4 = 14,716 kg/jam (0,3 kmol/jam) 

- C13 = 3% x 14,716 = 0,441 kg/jam 

- C12 = C11 - C13 = 14,716 - 0,441 = 14,275 kg/jam 

8. Komponen Metana (Me) 

(Rasio Me : E = 1,5 : 1) 

- Me3 = 1,5 x E3 = 1,5 x 928,0 = 1.392,0 kmol/jam x 16 = 22.331,2 kg/jam 

- Me4 = Me3 = 22.331,2 kg/jam 

- Me2 (impuritas E) = (0,05% / 99,94%) x E2 = (0,0005 / 0,9994) x 23.508,1 = 

11,8 kg/jam 

- Me12 = Me3 - Me2 = 22.331,2 - 11,8 = 22.319,4 kg/jam 

- Me11 = (100% / 97%) x Me12 = (1 / 0,97) x 22.319,4 = 23.009,7 kg/jam 

- Me13 = 3% x Me11 = 0,03 x 23.009,7 = 690,3 kg/jam 

- Me9 = Me6 = Me11 = 23.009,7 kg/jam 

- Me5 (fresh) = Me6 - Me4 = 23.009,7 - 22.331,2 = 678,5 kg/jam 

9. Komponen Hidrogen (H) 

(Impuritas Metana 0,5%) 

- H5 = (0,5% / 99,5%) x Me5 = (0,005 / 0,995) x 678,5 = 3,4 kg/jam 

- H13 = H5 = 3,4 kg/jam 

- H12 = (97% / 3%) x H13 = (0,97 / 0,03) x 3,4 = 110,2 kg/jam 
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- H11 = H12 + H13 = 110,2 + 3,4 = 113,7 kg/jam 

- H3 = H4 = H12 = 110,2 kg/jam 

- H6 = H9 = H11 = 113,7 kg/jam 

 

C. Neraca Massa di Sekitar CO2 Absorber 

Reaksi: CO2 + H2O + K2CO3 → 2 KHCO3 

(CO2 yang terserap = 99,9% dari masuk Absorber) 

- C reabs = 99,9% x C9 = 0,999 x 334,4 kmol/jam = 334,1 kmol/jam = 14.701,7 

kg/jam 

- Air Bereaksi (W reabs) = 334,1 kmol/jam x 18 = 6.018,3 kg/jam 

- K2CO3 Bereaksi (K reabs) = 334,1 kmol/jam x 138 = 46.172,5 kg/jam 

- KHCO3 Terbentuk (KH reabs) = 2 x 334,1 = 668,1 kmol/jam = 66.892,9 kg/jam 

Komposisi Larutan Benfield (K2CO3 29%, DEA 2,9%, V2O5 0,7%, Air 

67,4%): 

- Total Benfield = (100% / 29%) x K reabs = (1 / 0,29) x 46.172,5 = 159.215,5 

kg/jam 

- DEA = 2,9% x 159.215,5 = 0,029 x 159.215,5 = 4.617,3 kg/jam 

- V2O5 = 0,7% x 159.215,5 = 0,007 x 159.215,5 = 1.114,5 kg/jam 

- Air Masuk (W14) = 67,4% x 159.215,5 = 0,674 x 159.215,5 = 107.311,3 kg/jam 

- Air Sisa Tak Bereaksi (W10) = W14 - W reabs = 107.311,3 - 6.018,3 = 

101.293,0 kg/jam 

 

D. Neraca Massa di Sekitar CO2 Stripper 

Neraca Total: M10 + M16 = M14 + M15 

Reaksi (Pelepasan): 2 KHCO3 → CO2 + H2O + K2CO3 

- KH restrip = KH reabs = 668,1 kmol/jam = 66.892,9 kg/jam 

- C restrip = 334,1 kmol/jam = 14.701,7 kg/jam → C15 = 14.701,7 kg/jam 

- W restrip = 334,1 kmol/jam = 6.018,3 kg/jam 

- K restrip = 334,1 kmol/jam = 46.172,5 kg/jam → K14 = 46.172,5 kg/jam 

 

Aliran Panas dan Hasil Stripper: 

- Steam Pemanas (W16) (Diketahui dari kebutuhan kalor) = 88.209,9 kg/jam 
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- Massa Arus 15 (M15) = C15 + W16 = 14.701,7 + 88.209,9 = 102.911,6 kg/jam 

- W15 (Air Keluar) = W16 = 88.209,9 kg/jam 

- KH10 = KH restrip = 66.892,9 kg/jam 

- V10 (V2O5) = V14 = 1.114,5 kg/jam 

- D10 (DEA) = D14 = 4.617,3 kg/jam 

 

Perhitungan Neraca Massa Kolom D-01 

A. Basis dan Parameter Perhitungan 

- Tekanan Operasi: 5 atm 

- Rasio Refluks (R): 0,4448 

- Berat Molekul (BM): 

- Etilen Oksida (EO) = 44,053 kg/kmol 

- Air (H2O) = 18,015 kg/kmol 

- Rumus Konversi: 

Massa (kg/jam) = Mol (kmol/jam) x BM (kg/kmol) 

B. Neraca Massa Keseluruhan Kolom Destilasi 

Persamaan kesetimbangan neraca massa total di sekitar kolom destilasi adalah: 

F = D + B 

Di mana: F = Umpan masuk (Feed), D = Produk atas (Destilat), B = Produk bawah 

(Bottom) 

Langkah Perhitungan: 

1. Umpan Masuk (F): 

- F_EO = 668,1002 kmol/jam x 44,053 = 29.431,8 kg/jam 

- F_Air = 1.971,0838 kmol/jam x 18,015 = 35.509,1 kg/jam 

2. Destilat (D): 

- D_EO = 601,2902 kmol/jam x 44,053 = 26.488,6 kg/jam 

- D_Air = 1,4718 kmol/jam x 18,015 = 26,5 kg/jam 

3. Bottom (B): 

- B_EO = 66,8100 kmol/jam x 44,053 = 2.943,2 kg/jam 

- B_Air = 1.969,6119 kmol/jam x 18,015 = 35.482,6 kg/jam 

Neraca Massa Total Kolom Destilasi (D-01) 
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KOMPONEN INPUT: FEED 

(F) 

OUTPUT: 

DESTILAT (D) 

OUTPUT: 

BOTTOM (B) 

ETILEN OKSIDA 668,10 kmol 

(29.431,8 kg) 

601,29 kmol 

(26.488,6 kg) 

66,81 kmol 

(2.943,2 kg) 

AIR 1.971,08 kmol 

(35.509,1 kg) 

1,47 kmol (26,5 

kg) 

1.969,61 kmol 

(35.482,6 kg) 

TOTAL (KG/JAM) 64.940,9 

kg/jam 

26.515,1 kg/jam 38.425,8 kg/jam 

TOTAL 

INPUT/OUTPUT 

64.940,9 

kg/jam 

64.940,9 kg/jam 

C. Neraca Massa di Sekitar Kondensor 

Kondensor yang digunakan adalah kondensor total, artinya seluruh uap dari puncak 

kolom (V) diembunkan menjadi cairan. Sebagian dikembalikan ke kolom sebagai 

refluks (L0) dan sisanya menjadi produk destilat (D). 

V = L0 + D 

L0 = R x D 

Langkah Perhitungan: 

1. Cairan Refluks (L0): 

- L0_EO = 0,4448 x 601,2902 = 267,4262 kmol/jam → x 44,053 = 11.780,9 kg/jam 

- L0_Air = 0,4448 x 1,4718 = 0,6546 kmol/jam → x 18,015 = 11,8 kg/jam 

2. Uap Masuk Kondensor (V): 

- V_EO = 267,4262 + 601,2902 = 868,7164 kmol/jam → x 44,053 = 38.269,5 

kg/jam 

- V_Air = 0,6546 + 1,4718 = 2,1264 kmol/jam → x 18,015 = 38,3 kg/jam 

Neraca Massa Kondensor 

KOMPONEN INPUT: UAP 

MASUK (V) 

OUTPUT: 

REFLUKS (L0) 

OUTPUT: 

DESTILAT (D) 

ETILEN OKSIDA 868,72 kmol 

(38.269,5 kg) 

267,43 kmol 

(11.780,9 kg) 

601,29 kmol 

(26.488,6 kg) 

AIR 2,13 kmol (38,3 

kg) 

0,65 kmol (11,8 

kg) 

1,47 kmol (26,5 

kg) 
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TOTAL (KG/JAM) 38.307,8 

kg/jam 

11.792,7 kg/jam 26.515,1 kg/jam 

TOTAL 

INPUT/OUTPUT 

38.307,8 

kg/jam 

38.307,8 kg/jam 

D. Neraca Massa di Sekitar Reboiler 

Cairan dari Tray paling bawah (L') masuk ke dalam Reboiler. Panas dari Reboiler 

menguapkan sebagian cairan (V') untuk dikembalikan ke kolom (boil-up), dan 

sisanya keluar sebagai produk bawah (B). 

L' = V' + B 

Langkah Perhitungan: 

1. Uap Boil-up (V'): (Diperoleh dari kesetimbangan entalpi Reboiler) 

- V'_EO = 48,0853 kmol/jam x 44,053 = 2.118,3 kg/jam 

- V'_Air = 1.417,5933 kmol/jam x 18,015 = 25.537,9 kg/jam 

2. Cairan dari Tray Terbawah (L'): 

- L'_EO = 48,0853 + 66,8100 = 114,8953 kmol/jam → x 44,053 = 5.061,5 kg/jam 

- L'_Air = 1.417,5933 + 1.969,6119 = 3.387,2052 kmol/jam → x 18,015 = 61.020,5 

kg/jam 

Neraca Massa Reboiler 

KOMPONEN INPUT: CAIRAN 

KE REBOILER 

(L') 

OUTPUT: UAP 

BOIL-UP (V') 

OUTPUT: 

BOTTOM (B) 

ETILEN OKSIDA 114,90 kmol 

(5.061,5 kg) 

48,09 kmol 

(2.118,3 kg) 

66,81 kmol 

(2.943,2 kg) 

AIR 3.387,21 kmol 

(61.020,5 kg) 

1.417,59 kmol 

(25.537,9 kg) 

1.969,61 kmol 

(35.482,6 kg) 

TOTAL (KG/JAM) 66.082,0 kg/jam 27.656,2 

kg/jam 

38.425,8 

kg/jam 

TOTAL 

INPUT/OUTPUT 

66.082,0 kg/jam 66.082,0 kg/jam 
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Titik Pencampuran Fresh Feed dan Arus Recycle 

 

Neraca Massa Titik Pencampuran Fresh Feed dan Arus Recycle 

Komponen 
Input (kg/jam) 

Output 

(kg/jam) 

M2 M1 M12 M3 

Etilen 23.508,1 0,0 2.525,2 26.033,3 

Oksigen 0,0 26.813,0 2.880,2 29.693,3 

Etilen Oksida 0,0 0,0 57,2 57,2 

Air 0,0 0,0 0,0 0,0 

Nitrogen 0,0 134,7 4.356,6 4.491,3 

Etana 2,4 0,0 76,1 78,4 

Metana 11,8 0,0 22.319,4 22.331,2 

Hidrogen 0,0 0,0 110,2 110,2 

Karbon Dioksida 0,0 0,0 14,3 14,3 

Subtotal 23.522,2 26.947,8 32.339,3  

Total 82.809,3  82.809,3 

 

Reaktor 

 

 

 

 

Neraca Massa Reaktor 

Komponen 

Input 

(kg/jam) 

Output 

(kg/jam) 

M3 M4 

Etilen 26.033,3 2.603,3 

Oksigen 29.693,3 2.969,3 

Etilen Oksida 57,2 29.490,8 

Air 0,0 6.018,3 
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Nitrogen 4.491,3 4.491,3 

Etana 78,4 78,4 

Metana 22.331,2 22.331,2 

Hidrogen 110,2 110,2 

Karbon Dioksida 14,3 14.716,4 

Total 82.809,3 82.809,3 

Titik Pencampuran Metana 

Neraca Massa Titik Pencampuran Metana 

Komponen 
Input (kg/jam) 

Output 

(kg/jam) 

M4 M5 M6 

Etilen 2.603,3 0,0 2.603,3 

Oksigen 2.969,3 0,0 2.969,3 

Etilen Oksida 29.490,8 0,0 29.490,8 

Air 6.018,3 0,0 6.018,3 

Nitrogen 4.491,3 0,0 4.491,3 

Etana 78,4 0,0 78,4 

Metana 22.331,2 678,5 23.009,7 

Hidrogen 110,2 3,4 113,7 

Karbon Dioksida 14.716,4 0,0 14.716,4 

Subtotal 82.809,3 681,9  

Total 83.491,2 83.491,2 

Water Absorber 

 

Neraca Massa Water Absorber 

Komponen 
Input (kg/jam) Output (kg/jam) 

M6 M7 M8 M9 

Etilen 2.603,3 0,0 0,0 2.603,3 

Oksigen 2.969,3 0,0 0,0 2.969,3 

Etilen Oksida 29.490,8 0,0 29.431,8 59,0 

Air 6.018,3 29.490,8 35.509,1 0,0 

Nitrogen 4.491,3 0,0 0,0 4.491,3 

Etana 78,4 0,0 0,0 78,4 
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Metana 23.009,7 0,0 0,0 23.009,7 

Hidrogen 113,7 0,0 0,0 113,7 

Karbon 

Dioksida 
14.716,4 0,0 0,0 14.716,4 

Subtotal 83.491,2 29.490,8 64.940,9 48.041,1 

Total 112.982,0 112.982,0 

 

CO2 Absorber 

 

Neraca Massa CO2 Absorber 

Komponen 
Input (kg/jam) Output (kg/jam) 

M9 M14 M10 M11 

Etilen 2.603,3 0,0 0,0 2.603,3 

Oksigen 2.969,3 0,0 0,0 2.969,3 

Etilen Oksida 59,0 0,0 0,0 59,0 

Air 0,0 107.311,3 101.293,0 0,0 

Nitrogen 4.491,3 0,0 0,0 4.491,3 

Etana 78,4 0,0 0,0 78,4 

Metana 23.009,7 0,0 0,0 23.009,7 

Hidrogen 113,7 0,0 0,0 113,7 

Karbon 

Dioksida 
14.716,4 0,0 0,0 14,7 

K2CO3 0,0 46.172,5 0,0 0,0 

KHCO3 0,0 0,0 66.892,9 0,0 

V2O5 0,0 1.114,5 1.114,5 0,0 

DEA 0,0 4.617,3 4.617,3 0,0 

Subtotal 48.041,1 159.215,5 173.917,6 33.339,4 

Total 207.257 207.257 

 

CO2 Stripper 

Neraca Massa CO2 Stripper 

Komponen 
Input (kg/jam) Output (kg/jam) 

M10 M16 M15 M14 

Air 101.293,0 88.209,9 88.209,9 107.311,3 
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Karbon 

Dioksida 
0,0 0,0 14.701,7 0,0 

K2CO3 0,0 0,0 0,0 46.172,5 

KHCO3 66.892,9 0,0 0,0 0,0 

V2O5 1.114,5 0,0 0,0 1.114,5 

DEA 4.617,3 0,0 0,0 4.617,3 

Subtotal 173.917,6 88.209,9 102.911,6 159.215,5 

Total 262.127.6 262.127,1 

 

Recycle 

Neraca Massa Recycle 

Komponen 

Input 

(kg/jam) 
Output (kg/jam) 

M11 M12 M13 

Etilen 2.603,3 2.525,2 78,1 

Oksigen 2.969,3 2.880,2 89,1 

Etilen Oksida 59,0 57,2 1,8 

Nitrogen 4.491,3 4.356,6 134,7 

Etana 78,4 76,1 2,4 

Metana 23.009,7 22.319,4 690,3 

Hidrogen 113,7 110,2 3,4 

Karbon Dioksida 14,7 14,3 0,4 

Subtotal  32.339,3 1.000,2 

Total 33.339,4 33.339,4 

 

Kolom Distilasi 

Neraca Massa Kolom Distilasi 

Komponen 

Input 

(kg/jam) 
Output (kg/jam) 

M8 M17 M18 

Etilen Oksida 29.431,8 26.488,6 2.943,2 

Air 35.509,1 26,5 35.482,6 

Subtotal  26.515,2 38.425,7 

Total 64.941 64.941 
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Tinjauan Kapasitas Produksi 

Basis Etilen Masuk   = 28.058,06 kg/jam 

Didapatkan Etilen Oksida  = 26.515,15 kg/jam 

Setara dengan  = 210.000.000 kg/tahun (Asumsi 330 hari 

kerja/tahun, 24 jam/hari) 

Kapasitas Terhitung   = 210.000 Ton/tahun 

Kapasitas Rencana   = 210.000 Ton/tahun 

Faktor Scale-up   = 1,000 (Memenuhi) 
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LAMPIRAN B 

NERACA PANAS 

 

1. Neraca Panas di Sekitar Reaktor (R-01) 

Fungsi: Tempat mereaksikan gas Etilen dan Oksigen untuk membentuk Etilen 

Oksida. 

Tujuan: Menghitung panas reaksi dan kebutuhan fluida pendingin untuk menjaga 

suhu reaktor. 

Persamaan Neraca Panas Total: 

𝐻𝑖𝑛 + (−Δ𝐻𝑟𝑒𝑎𝑘𝑠𝑖) = 𝐻𝑜𝑢𝑡 + 𝑄𝑝𝑒𝑛𝑑𝑖𝑛𝑔𝑖𝑛 

A. Data Kondisi Operasi 

• Suhu Referensi Standar (𝑇𝑠𝑡𝑑𝑟): 25∘C (298 K) 

• Suhu Gas Masuk Reaktor (𝑇𝑖𝑛): 242, 2∘C (515,2 K) 

• Suhu Gas Keluar Reaktor (𝑇𝑜𝑢𝑡): 254, 4∘C (527,4 K) 

• Perubahan Suhu Reaktor (Δ𝑇): 12, 2∘C (12,2 K) 

• Tekanan Gas Masuk (𝑃𝑖𝑛): 15,7 atm 

• Tekanan Gas Keluar (𝑃𝑜𝑢𝑡): 14,3 atm 

B. Panas yang Dibawa Masuk ke Reaktor (𝐻8) 

Panas yang dibawa oleh gas umpan campuran masuk pada 𝑇𝑖𝑛 = 515,2 K: 

• Etilen: 927,97 kmol × 11.512,21 kJ/kmol = 10.683.015,42 kJ 

• Oksigen: 927,97 kmol × 6.576,86 kJ/kmol = 6.103.147,11 kJ 

• Nitrogen: 160,33 kmol × 6.041,62 kJ/kmol = 968.633,14 kJ 

• Etana: 2,61 kmol × 14.294,69 kJ/kmol = 37.273,36 kJ 

• Metana: 1.391,96 kmol × 8.986,41 kJ/kmol = 12.508.711,37 kJ 

• Hidrogen: 54,69 kmol × 6.320,71 kJ/kmol = 345.654,32 kJ 

• Karbondioksida: 0,32 kmol × 42.670,79 kJ/kmol = 13.840,81 kJ 

• Total Panas Masuk (𝐻8): 30.660.275,52 kJ 

C. Panas Reaksi (Δ𝐻𝑟𝑒𝑎𝑘𝑠𝑖) 

Panas reaksi dihitung dari panas pembentukan standar masing-masing komponen 

pembentuk (Δ𝐻𝑓
∘298 K). 
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1. Reaksi Utama (Reaksi 1) 

C2H4 + 0,5 O2 → C2H4O 

• Δ𝐻𝑓
∘(C2H4) = 52.283,264 kJ/kmol 

• Δ𝐻𝑓
∘(O2) = 0 kJ/kmol 

• Δ𝐻𝑓
∘(C2H4O) = −51.002,96 kJ/kmol 

• Δ𝐻𝑟𝑥1 = Δ𝐻𝑓 produk − ΣΔ𝐻𝑓 reaktan 

Δ𝐻𝑟𝑥1 = (−51.002,96) − (52.283,264) − (0,5 × 0) = −103.286,224 kJ/kmol 

• Massa Etilen bereaksi = 668,14 kmol 

• Total Δ𝐻𝑟𝑥1 = 668,14 × (−103.286,224) = −69.009.695,71 kJ 

2. Reaksi Samping (Reaksi 2) 

C2H4 + 3 O2 → 2 CO2 + 2 H2O 

• Δ𝐻𝑓
∘(CO2) = −393.509,384 kJ/kmol 

• Δ𝐻𝑓
∘(H2O) = −241.826,832 kJ/kmol 

• Δ𝐻𝑟𝑥2 = [2 × (−393.509,384) + 2 × (−241.826,832)] −
[(52.283,264) + (3 × 0)] 

Δ𝐻𝑟𝑥2 = −1.322.955,696 kJ/kmol 

• Massa Etilen bereaksi = 167,04 kmol 

• Total Δ𝐻𝑟𝑥2 = 167,04 × (−1.322.955,696) = −220.980.026,38 kJ 

3. Panas Reaksi Total 

Δ𝐻reaksi total = Δ𝐻𝑟𝑥1 + Δ𝐻𝑟𝑥2 = −69.009.695,71 + (−220.980.026,38) 

Δ𝐻reaksi total = −289.989.722,09 kJ 

(Tanda negatif menunjukkan reaksi eksotermis, sistem menghasilkan/melepas 

panas) 

D. Panas yang Dibawa Keluar Reaktor (𝐻9) 

Panas yang dibawa oleh gas produk campuran keluar pada 𝑇𝑜𝑢𝑡 = 527,4 K: 

• Etilen: 92,80 kmol × 12.281,41 kJ/kmol = 1.139.681,67 kJ 

• Oksigen: 92,80 kmol × 6.958,33 kJ/kmol = 645.713,67 kJ 

• Etilen Oksida: 669,44 kmol × 14.375,54 kJ/kmol = 9.623.546,58 kJ 

• Air: 334,07 kmol × 7.904,55 kJ/kmol = 2.640.675,80 kJ 
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• Nitrogen: 160,33 kmol × 6.726,88 kJ/kmol = 1.078.498,22 kJ 

• Etana: 2,61 kmol × 15.260,94 kJ/kmol = 39.792,84 kJ 

• Metana: 1.391,96 kmol × 9.565,55 kJ/kmol = 13.314.853,81 kJ 

• Hidrogen: 54,69 kmol × 6.678,30 kJ/kmol = 365.209,99 kJ 

• Karbondioksida: 334,39 kmol × 45.638,50 kJ/kmol = 15.261.264,76 kJ 

• Total Panas Keluar (𝐻9): 44.109.237,33 kJ 

E. Panas yang Harus Dilepas (𝑄𝑝𝑒𝑛𝑑𝑖𝑛𝑔𝑖𝑛) 

Panas yang dilepaskan dihitung dari selisih panas yang ada di sistem dikurangi 

panas yang terbawa aliran keluar. 

𝑄𝑝𝑒𝑛𝑑𝑖𝑛𝑔𝑖𝑛 = 𝐻8 + (−Δ𝐻reaksi total) − 𝐻9 

𝑄𝑝𝑒𝑛𝑑𝑖𝑛𝑔𝑖𝑛 = 30.660.275,52 + 289.989.722,09 − 44.109.237,33 

𝑄𝑝𝑒𝑛𝑑𝑖𝑛𝑔𝑖𝑛 = 276.540.760,28 kJ 

F. Kebutuhan Pendingin 

Air pendingin berupa Saturated Water pada tekanan 41,1 psig (2,795918 atm) 

digunakan untuk menyerap panas dan berubah fasa menjadi Steam. 

• Suhu mendidih air pada tekanan tersebut = 269∘F = 131, 67∘C (404,67 K). 

• Panas laten air pada kondisi tersebut (𝜆) = 930,865682 Btu/lb = 

2.167,8 kJ/kg. (Data ini merujuk pada Steam Tables). 

• Suhu Steam keluar = 404,67 K. 

• Kebutuhan Massa Air Pendingin (𝑚𝑝𝑒𝑛𝑑𝑖𝑛𝑔𝑖𝑛): 

𝑚 =
𝑄𝑝𝑒𝑛𝑑𝑖𝑛𝑔𝑖𝑛

𝜆
=

276.540.760,28 kJ

2.167,8 kJ/kg
= 127.567,47 kg/jam 

G. Kesimpulan Neraca Panas di Reaktor 

Input: 

• Panas Masuk (𝐻8): 30.660.275,52 kJ 

• Panas Reaksi (Beban Panas Tambahan): 289.989.722,09 kJ 

• Total Input: 320.649.997,61 kJ 

Output: 

• Panas Keluar (𝐻9): 44.109.237,33 kJ 
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• Panas yang Diserap Air Pendingin (𝑄𝑝𝑒𝑛𝑑𝑖𝑛𝑔𝑖𝑛): 276.540.760,28 kJ 

• Total Output: 320.649.997,61 kJ 

(Total Input panas = Total Output panas, neraca panas reaktor seimbang / 

balance). 

2. Neraca Panas di Sekitar Vaporizer 

1. Neraca Panas di Sekitar Vaporizer (V-01) - Oksigen 

Fungsi: Mengubah fase oksigen cair menjadi uap. 

Tujuan: Menghitung beban Vaporizer V-01. 

Persamaan Neraca Panas Total: 

𝐻1 + 𝑄𝑠𝑒𝑟𝑎𝑝 = 𝐻2 

A. Data Kondisi Operasi 

• Tekanan Operasi: 16 atm 

• Suhu Umpan Masuk (𝑇𝑖𝑛): −185∘C (88 K) 

• Suhu Standar (𝑇𝑠𝑡𝑑𝑟): 25∘C (298 K) 

• Suhu Uap Keluar (𝑇𝑜𝑢𝑡): −144, 85∘C (128,15 K) (Berdasarkan penentuan 

suhu didih persamaan Riedel). 

B. Panas Sensibel Cairan Masuk (𝐻1) 

Panas yang dibawa cairan masuk ke V-01 pada 𝑇 = 88 K: 

• Oksigen: 837,96 kmol × (−43.215,90 kJ/kmol) = −36.213.166,64 kJ 

• Nitrogen: 4,81 kmol × (−12.713,23 kJ/kmol) = −61.148,09 kJ 

• Total Panas Masuk (𝐻1): −36.274.314,73 kJ 

C. Panas Laten Penguapan (𝜆𝑙𝑎𝑡𝑒𝑛) 

Dihitung menggunakan korelasi sifat kritis komponen pada tekanan tinggi: 

• 𝜆 Oksigen: 12.905,36 kJ/kmol × 837,96 kmol = 10.814.170,89 kJ 

• 𝜆 Nitrogen: 25.475,44 kJ/kmol × 4,81 kmol = 122.531,74 kJ 

• Total Panas Laten (𝜆𝑙𝑎𝑡𝑒𝑛): 10.936.702,63 kJ 

D. Panas Uap Keluar (𝐻2) 

Panas yang dibawa uap keluar V-01 pada 𝑇 = 128,15 K (𝐻2 = 𝑚 ⋅ ∫ 𝐶 𝑝 𝑑𝑇 +

𝜆𝑙𝑎𝑡𝑒𝑛): 
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• Oksigen: −23.450.640,13 kJ 

• Nitrogen: 74.798,25 kJ 

• Total Panas Keluar (𝐻2): −23.375.841,88 kJ 

E. Beban Panas & Kebutuhan Fluida Utilitas 

• Beban Vaporizer (𝑄𝑠𝑒𝑟𝑎𝑝): 

𝑄𝑠𝑒𝑟𝑎𝑝 = 𝐻2 − 𝐻1 = −23.375.841,88 − (−36.274.314,73)

= 12.898.472,85 kJ 

• Kebutuhan Nitrogen Gas sebagai Pemanas: 

o 𝑇𝑖𝑛 = 20∘C (293 K) 

o 𝑇𝑜𝑢𝑡 = 0∘C (273 K) 

o ∫ 𝐶𝑝 𝑑𝑇 = −556,23336 kJ/kmol 

𝑚 =
𝑄𝑠𝑒𝑟𝑎𝑝

∫ 𝐶𝑝 𝑑𝑇
=

−12.898.472,85

−556,23336
= 23.188,96 kmol/jam = 649.290,86 kg/jam 

 

2. Neraca Panas di Sekitar Vaporizer (V-02) - Etilen 

Fungsi: Mengubah fase etilen cair menjadi uap. 

Tujuan: Menghitung beban Vaporizer V-02. 

Persamaan Neraca Panas Total: 

𝐻4 + 𝑄𝑠𝑒𝑟𝑎𝑝 = 𝐻5 

A. Data Kondisi Operasi 

• Tekanan Operasi: 16 atm 

• Suhu Umpan Masuk (𝑇𝑖𝑛): −39∘C (234 K) 

• Suhu Standar (𝑇𝑠𝑡𝑑𝑟): 25∘C (298 K) 

• Suhu Uap Keluar (𝑇𝑜𝑢𝑡): −38, 54∘C (234,464364 K) 

B. Panas Sensibel Cairan Masuk (𝐻4) 

Panas yang dibawa cairan masuk ke V-02 pada 𝑇 = 234 K: 

• Etilen: 837,96 kmol × (−6.336,61 kJ/kmol) = −5.309.825,41 kJ 

• Etana: 0,08 kmol × (−6.209,76 kJ/kmol) = −485,76 kJ 

• Metana: 0,73 kmol × (−14.176,42 kJ/kmol) = −10.392,73 kJ 
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• Total Panas Masuk (𝐻4): −5.320.703,90 kJ 

C. Panas Laten Penguapan (𝜆𝑙𝑎𝑡𝑒𝑛) 

Dihitung menggunakan korelasi sifat kritis komponen pada tekanan tinggi: 

• 𝜆 Etilen: 25.208,48 kJ/kmol × 837,96 kmol = 21.123.681,13 kJ 

• 𝜆 Etana: 24.279,47 kJ/kmol × 0,08 kmol = 1.899,26 kJ 

• 𝜆 Metana: 19.316,78 kJ/kmol × 0,73 kmol = 14.161,12 kJ 

• Total Panas Laten (𝜆𝑙𝑎𝑡𝑒𝑛): 21.139.741,51 kJ 

D. Panas Uap Keluar (𝐻5) 

Panas yang dibawa uap keluar V-02 pada 𝑇 = 234,464364 K (𝐻5 = 𝑚 ⋅

∫ 𝐶 𝑝 𝑑𝑇 + 𝜆𝑙𝑎𝑡𝑒𝑛): 

• Etilen: 15.846.129,24 kJ 

• Etana: 1.416,56 kJ 

• Metana: 3.818,09 kJ 

• Total Panas Keluar (𝐻5): 15.851.363,90 kJ 

E. Beban Panas & Kebutuhan Fluida Utilitas 

• Beban Vaporizer (𝑄𝑠𝑒𝑟𝑎𝑝): 

𝑄𝑠𝑒𝑟𝑎𝑝 = 𝐻5 − 𝐻4 = 15.851.363,90 − (−5.320.703,90) = 21.172.067,79 kJ 

• Kebutuhan Nitrogen Gas sebagai Pemanas: 

o 𝑇𝑖𝑛 = 40∘C (313 K) 

o 𝑇𝑜𝑢𝑡 = 20∘C (293 K) 

o ∫ 𝐶𝑝 𝑑𝑇 = −555,810765 kJ/kmol 

𝑚 =
𝑄𝑠𝑒𝑟𝑎𝑝

∫ 𝐶𝑝 𝑑𝑇
=

−21.172.067,79

−555,810765
= 38.092,22 kmol/jam

= 1.066.582,25 kg/jam 
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3. Neraca Panas di Sekitar Vaporizer (V-03) - Metana 

Fungsi: Mengubah fase metana cair menjadi uap. 

Tujuan: Menghitung beban Vaporizer V-03. 

Persamaan Neraca Panas Total: 

𝐻39 + 𝑄𝑠𝑒𝑟𝑎𝑝 = 𝐻40 

A. Data Kondisi Operasi 

• Tekanan Operasi: 16 atm 

• Suhu Umpan Masuk (𝑇𝑖𝑛): −170∘C (103 K) 

• Suhu Standar (𝑇𝑠𝑡𝑑𝑟): 25∘C (298 K) 

• Suhu Uap Keluar (𝑇𝑜𝑢𝑡): −112, 68∘C (160,316919 K) 

B. Panas Sensibel Cairan Masuk (𝐻39) 

Panas yang dibawa cairan masuk ke V-03 pada 𝑇 = 103 K: 

• Metana: 42,29 kmol × (−24.901,84 kJ/kmol) = −1.053.211,00 kJ 

• Hidrogen: 1,69 kmol × (−880.747,28 kJ/kmol) = −1.489.626,12 kJ 

• Total Panas Masuk (𝐻39): −2.542.837,11 kJ 

C. Panas Laten Penguapan (𝜆𝑙𝑎𝑡𝑒𝑛) 

Dihitung menggunakan korelasi sifat kritis komponen pada tekanan tinggi: 

• 𝜆 Metana: 16.127,38 kJ/kmol × 42,29 kmol = 682.099,72 kJ 

• 𝜆 Hidrogen: 605,76 kJ/kmol × 1,69 kmol = 1.024,54 kJ 

• Total Panas Laten (𝜆𝑙𝑎𝑡𝑒𝑛): 683.124,26 kJ 

D. Panas Uap Keluar (𝐻40) 

Panas yang dibawa uap keluar V-03 pada 𝑇 = 160,316919 K (𝐻40 = 𝑚 ⋅

∫ 𝐶 𝑝 𝑑𝑇 + 𝜆𝑙𝑎𝑡𝑒𝑛): 

• Metana: −226.608,10 kJ 

• Hidrogen: −1.395.927,25 kJ 

• Total Panas Keluar (𝐻40): −1.622.535,35 kJ 

E. Beban Panas & Kebutuhan Fluida Utilitas 

• Beban Vaporizer (𝑄𝑠𝑒𝑟𝑎𝑝): 
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𝑄𝑠𝑒𝑟𝑎𝑝 = 𝐻40 − 𝐻39 = −1.622.535,35 − (−2.542.837,11) = 920.301,76 kJ 

• Kebutuhan Nitrogen Gas sebagai Pemanas: 

o 𝑇𝑖𝑛 = 20∘C (293 K) 

o 𝑇𝑜𝑢𝑡 = 0∘C (273 K) 

o ∫ 𝐶𝑝 𝑑𝑇 = −556,23336 kJ/kmol 

𝑚 =
𝑄𝑠𝑒𝑟𝑎𝑝

∫ 𝐶𝑝 𝑑𝑇
=

−920.301,76

−556,23336
= 1.654,52 kmol/jam = 46.326,69 kg/jam 

 

3. Neraca Panas di Sekitar Heat Exchanger 

1. Neraca Panas di Sekitar Heat Exchanger Oksigen (HE-01) 

Fungsi: Menaikkan suhu gas Oksigen dari 128,15 K menjadi 313 K. 

Tujuan: Menghitung kebutuhan pemanas. 

Persamaan Neraca Panas Total: 

𝐻2 + 𝑄𝑝𝑒𝑚𝑎𝑛𝑎𝑠 = 𝐻3 

A. Panas Sensibel Aliran (H) 

• Panas Umpan Masuk (𝐻2): H keluar dari Vaporizer Oksigen pada T = 

128,15 K. 

𝐻2 = −23.375.841,88 kJ 

(Sesuai entalpi standar) 

• Panas Umpan Keluar (𝐻3): H gas Oksigen keluar HE-01 pada 𝑇𝑜𝑢𝑡 =

313 K(40∘C) dengan 𝑇𝑠𝑡𝑑𝑟 = 298 K. 

o Oksigen: 837,96 kmol × 442,63 kJ/kmol = 370.903,53 kJ 

o Nitrogen: 4,81 kmol × 416,82 kJ/kmol = 2.004,84 kJ 

o Total 𝐻3: 372.908,37 kJ 

B. Beban Panas & Kebutuhan Fluida Utilitas 

• Beban Pemanas (𝑄𝑏𝑒𝑏𝑎𝑛): 

𝑄𝑏𝑒𝑏𝑎𝑛 = 𝐻3 − 𝐻2 = 372.908,37 − (−23.375.841,88) = 23.748.750,25 kJ 

• Kebutuhan Nitrogen Gas sebagai Pemanas: 

o 𝑇𝑖𝑛 = 60∘C (333 K) 
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o 𝑇𝑜𝑢𝑡 = 20∘C (293 K) 

o 𝑄𝑝𝑒𝑚𝑎𝑛𝑎𝑠 = 23.748.750,25 kJ 

o ∫ 𝐶𝑝 𝑑𝑇 Nitrogen = −1.111,34 kJ/kmol 

𝑚 =
𝑄

∫ 𝐶𝑝 𝑑𝑇
=

−23.748.750,25

−1.111,34
= 21.369,41 kmol = 598.343,60 kg 

 

2. Neraca Panas di Sekitar Heat Exchanger Etilen (HE-02) 

Fungsi: Menaikkan suhu gas Etilen dari 234,46 K menjadi 313 K. 

Tujuan: Menghitung kebutuhan pemanas. 

Persamaan Neraca Panas Total: 

𝐻5 + 𝑄𝑝𝑒𝑚𝑎𝑛𝑎𝑠 = 𝐻6 

A. Panas Sensibel Aliran (H) 

• Panas Umpan Masuk (𝐻5): H keluar Vaporizer Etilen pada T = 235,3 K. 

𝐻5 = 15.851.363,90 kJ 

• Panas Umpan Keluar (𝐻6): H keluar HE-02 pada 𝑇𝑜𝑢𝑡 = 313 K. 

o Etilen: 559.256,08 kJ 

o Etana: 63,52 kJ 

o Metana: 402,69 kJ 

o Total 𝐻6: 559.722,29 kJ 

B. Beban Panas & Kebutuhan Fluida Utilitas 

• Beban Pemanas (𝑄𝑏𝑒𝑏𝑎𝑛): 

𝑄𝑏𝑒𝑏𝑎𝑛 = 𝐻6 − 𝐻5 = 559.722,29 − 15.851.363,90 = −15.291.641,60 kJ 

(sistem melepaskan kalor) 

• Kebutuhan Nitrogen Gas sebagai Pemanas/Utilitas: 

o 𝑇𝑖𝑛 = 60∘C (333 K), 𝑇𝑜𝑢𝑡 = 20∘C (293 K) 

o ∫ 𝐶𝑝 𝑑𝑇 = −1.111,34 kJ/kmol 

𝑚 =
𝑄𝑏𝑒𝑏𝑎𝑛

∫ 𝐶𝑝 𝑑𝑇
=

−15.291.641,60

−1.111,34
= 13.936,74 kmol = 390.228,78 kg 
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3. Neraca Panas di Sekitar Heat Exchanger Feed Mix (HE-03) 

Fungsi: Menaikkan suhu Feed campuran dari 313 K ke 460,40 K dengan 

memanfaatkan kalor keluaran reaktor. 

Tujuan: Menentukan suhu campuran keluar HE-03. 

Persamaan Neraca Panas Total: 

𝐻3 + 𝐻6 + 𝐻11 = 𝐻7 + 𝐻12 

A. Panas Sensibel Aliran (H) 

• Panas Umpan Masuk HE-03 (𝑇 = 313 K): 

o 𝐻3 (Oksigen mix) = 372.908,37 kJ 

o 𝐻6 (Etilen mix) = 559.722,29 kJ 

• Panas Umpan Keluar Reaktor sebagai Fluida Panas (𝐻11): Suhu 525,93 K. 

𝐻11 = 44.133.200,46 kJ 

• Panas Etilen Feed Keluar HE-03 (𝐻7): Suhu 515,2 K (242, 2∘C). 

𝐻7 = 15.194.669,89 kJ 

B. Beban Panas & Suhu Campuran Keluar (𝐻12) 

• Panas yang Diterima Etilen Feed (𝑄𝑠𝑒𝑟𝑎𝑝): 

𝑄𝑠𝑒𝑟𝑎𝑝 = 𝐻7 − 𝐻6 − 𝐻3 = 15.194.669,89 − 559.722,29 − 372.908,37

= 14.262.039,22 kJ 

• Panas Keluaran Reaktor Setelah HE-03 (𝐻12): 

𝐻12 = 𝐻11 − 𝑄𝑠𝑒𝑟𝑎𝑝 = 44.133.200,46 − 14.262.039,22 = 29.871.161,24 kJ 

• Trial Suhu Keluaran (𝑇𝑜𝑢𝑡): 

Melalui trial entalpi kapasitas panas (𝐻12 = Σ(𝑘𝑚𝑜𝑙 × ∫ 𝐶 𝑝𝑑𝑇)), didapatkan 

suhu keluar fluida panas adalah 𝑇𝑜𝑢𝑡 = 187, 40∘C (460,40 K). 
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4. Neraca Panas di Sekitar Heat Exchanger Metana (HE-04) 

Fungsi: Menaikkan suhu Metana dari 160,32 K menjadi 313 K. 

Tujuan: Menghitung kebutuhan pemanas. 

Persamaan Neraca Panas Total: 

𝐻40 + 𝑄𝑝𝑒𝑚𝑎𝑛𝑎𝑠 = 𝐻10 

A. Panas Sensibel Aliran (H) 

• Panas Umpan Masuk (𝐻40): H keluar Vaporizer Metana pada 160,32 K. 

𝐻40 = −1.622.535,35 kJ 

• Panas Umpan Keluar (𝐻10): H keluar HE-04 pada 313 K. 

𝐻10 = 23.232,53 (Metana) + 730,60 (Hidrogen) = 23.963,13 kJ 

B. Beban Panas & Kebutuhan Fluida Utilitas 

• Beban Pemanas (𝑄𝑏𝑒𝑏𝑎𝑛): 

𝑄𝑏𝑒𝑏𝑎𝑛 = 𝐻10 − 𝐻40 = 23.963,13 − (−1.622.535,35) = 1.646.498,48 kJ 

• Kebutuhan Nitrogen Gas sebagai Pemanas: 

o 𝑇𝑖𝑛 = 60∘C (333 K), 𝑇𝑜𝑢𝑡 = 20∘C (293 K) 

𝑚 =
𝑄𝑏𝑒𝑏𝑎𝑛

∫ 𝐶𝑝 𝑑𝑇
=

−1.646.498,48

−1.111,34
= 1.481,54 kmol = 41.483,10 kg 

 

5. Neraca Panas Inlet Water Absorber (HE-05) 

Fungsi: Mendinginkan produk reaktor sebelum masuk ke Water Absorber. 

Tujuan: Menghitung kebutuhan air pendingin. 

Persamaan Neraca Panas Total: 

𝐻12 = 𝐻13 + 𝑄𝑙𝑒𝑝𝑎𝑠 

A. Panas Sensibel Aliran (H) 

• Panas Umpan Masuk (𝐻12): H produk reaktor pada 460,40 K. 

𝐻12 = 29.871.161,24 kJ 

• Panas Umpan Keluar (𝐻13): Suhu turun ke 313 K (40∘C). 

𝐻13 = 2.437.593,87 kJ 
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B. Beban Panas & Kebutuhan Fluida Utilitas 

• Beban Pendingin (𝑄𝑙𝑒𝑝𝑎𝑠): 

𝑄𝑙𝑒𝑝𝑎𝑠 = 𝐻13 − 𝐻12 = 2.437.593,87 − 29.871.161,24 = −27.433.567,37 kJ 

• Kebutuhan Air Pendingin: 

o 𝑇𝑖𝑛 = 30∘C, 𝑇𝑜𝑢𝑡 = 45∘C (Δ𝑇 = 15∘C), 𝑃 = 14 atm 

o 𝐶𝑝 air = 4,18 kJ/kg.C 

𝑚 =
𝑄𝑏𝑒𝑏𝑎𝑛

𝐶𝑝 × Δ𝑇
=

27.433.567,37

4,18 × 15
= 437.536,96 kg = 24.307,61 kmol 

 

6. Neraca Panas Recycle Kompresor (HE-06) 

Fungsi: Menaikkan suhu Recycle kompresor dari 398,18 K menjadi 515,2 K. 

Tujuan: Menghitung kebutuhan Steam pemanas. 

Persamaan Neraca Panas Total: 

𝐻21 + 𝑄𝑠𝑡𝑒𝑎𝑚 = 𝐻22 

A. Panas Sensibel Aliran (H) 

• Panas Umpan Masuk (𝐻21): H out kompresor pada 398,18 K. 

𝐻21 = 5.840.295,04 kJ 

• Panas Umpan Keluar (𝐻22): Suhu naik ke 515,2 K (242, 2∘C). 

𝐻22 = 12.613.704,55 kJ 

B. Beban Panas & Kebutuhan Fluida Utilitas 

• Beban Pemanas (𝑄𝑏𝑒𝑏𝑎𝑛): 

𝑄𝑏𝑒𝑏𝑎𝑛 = 𝐻22 − 𝐻21 = 12.613.704,55 − 5.840.295,04 = 6.773.409,51 kJ 

• Kebutuhan Steam Pemanas: 

Digunakan superHeated Steam pada P = 6 atm (𝑇𝑖𝑛 = 250∘C, 𝑇𝑜𝑢𝑡 = 159, 3∘C). 

Referensi: Table F.1 Smith Van Ness. 

o 𝑄𝑠𝑡𝑒𝑎𝑚 spesifik = 2.957,2 − 672,6 = 2.284,6 kJ/kg 

𝑚 =
𝑄𝑏𝑒𝑏𝑎𝑛

𝑄𝑠𝑡𝑒𝑎𝑚
=

6.773.409,51

2.284,6
= 2.964,81 kg/jam 
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7. Neraca Panas CO2 Stripper (HE-07) 

Fungsi: Menurunkan suhu keluaran Stripper dari 453 K menjadi 383 K. 

Tujuan: Menghitung kebutuhan air pendingin. 

Persamaan Neraca Panas Total: 

𝐻27 = 𝐻29 + 𝑄𝑙𝑒𝑝𝑎𝑠 

A. Panas Sensibel Aliran (H) 

• Panas Umpan Masuk (𝐻27): Lean benfield masuk HE-07 pada 453 K. 

𝐻27 = 77.084.878,20 kJ 

• Panas Umpan Keluar (𝐻29): Lean benfield keluar HE-07 pada 383 K. 

𝐻29 = 41.717.406,66 kJ 

B. Beban Panas & Kebutuhan Fluida Utilitas 

• Beban Pendingin (𝑄𝑙𝑒𝑝𝑎𝑠): 

𝑄𝑙𝑒𝑝𝑎𝑠 = 𝐻29 − 𝐻27 = 41.717.406,66 − 77.084.878,20 = −35.367.471,54 kJ 

• Kebutuhan Air Pendingin: 

o 𝑇𝑖𝑛 = 30∘C, 𝑇𝑜𝑢𝑡 = 45∘C (Δ𝑇 = 15∘C), 𝑃 = 2 atm 

o 𝐶𝑝 air = 4,18 kJ/kg.C 

𝑚 =
35.367.471,54

4,18 × 15
= 564.074,51 kg = 31.311,38 kmol 

 

8. Neraca Panas HE CO2 Absorber (HE-08) 

Fungsi: Menaikkan suhu keluaran CO2 Absorber dari 389,93 K menjadi 453 K. 

Tujuan: Menghitung kebutuhan pemanas untuk persiapan umpan Stripper. 

Persamaan Neraca Panas Total: 

𝐻23 + 𝑄𝑝𝑒𝑚𝑎𝑛𝑎𝑠 = 𝐻24 

A. Panas Sensibel Aliran (H) 

• Panas Umpan Masuk (𝐻23): H dari CO2 Absorber pada 389,93 K. 

𝐻23 = 46.406.310,40 kJ 

• Panas Umpan Keluar (𝐻24): H keluar HE-08 pada 453 K (180∘C). 
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𝐻24 = 79.155.587,89 kJ 

B. Beban Panas & Kebutuhan Fluida Utilitas 

• Beban Pemanas (𝑄𝑏𝑒𝑏𝑎𝑛): 

𝑄𝑏𝑒𝑏𝑎𝑛 = 𝐻24 − 𝐻23 = 79.155.587,89 − 46.406.310,40 = 32.749.277,49 kJ 

• Kebutuhan Steam Pemanas: 

Digunakan superHeated Steam pada P = 6 atm (𝑇𝑖𝑛 = 250∘C, 𝑇𝑜𝑢𝑡 = 159, 3∘C). 

o 𝑄𝑠𝑡𝑒𝑎𝑚 spesifik = 2.284,6 kJ/kg 

𝑚 =
32.749.277,49

2.284,6
= 14.334,80 kg/jam 

 

9. Neraca Panas Inlet CO2 Absorber (HE-09) 

Fungsi: Menaikkan suhu produk atas Water Absorber dari 303 K ke 383 K 

sebelum masuk CO2 Absorber. 

Tujuan: Menghitung kebutuhan Steam pemanas. 

Persamaan Neraca Panas Total: 

𝐻15 + 𝑄𝑝𝑒𝑚𝑎𝑛𝑎𝑠 = 𝐻41 

A. Panas Sensibel Aliran (H) 

• Panas Umpan Masuk (𝐻15): Pada 𝑇𝑖𝑛 = 303 K. 

𝐻15 = 583.514,26 kJ 

• Panas Umpan Keluar (𝐻41): Pada 𝑇𝑜𝑢𝑡 = 383 K (110∘C). 

𝐻41 = 10.622.903,87 kJ 

B. Beban Panas & Kebutuhan Fluida Utilitas 

• Beban Pemanas (𝑄𝑏𝑒𝑏𝑎𝑛): 

𝑄𝑏𝑒𝑏𝑎𝑛 = 𝐻41 − 𝐻15 = 10.622.903,87 − 583.514,26 = 10.039.389,61 kJ 

• Kebutuhan Steam Pemanas: 

Digunakan superHeated Steam pada P = 6 atm (𝑇𝑖𝑛 = 250∘C, 𝑇𝑜𝑢𝑡 = 159, 3∘C). 

o 𝑄𝑠𝑡𝑒𝑎𝑚 spesifik = 2.284,6 kJ/kg 

𝑚 =
10.039.389,61

2.284,6
= 4.394,38 kg/jam 
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5. Neraca Panas di Sekitar Titik Pencampuran 

1. Neraca Panas di Sekitar Percabangan Recycle 

Fungsi: MemPurging sebagian gas yang akan di-Recycle. 

Tujuan: Menentukan suhu gas yang akan di-Recycle. 

Persamaan Neraca Panas Total: 

𝐻17 = 𝐻19 + 𝐻20 

A. Data Kondisi Operasi & Input 

• Suhu Masuk (𝑇𝑖𝑛): 110∘C (383 K) 

• Suhu Standar (𝑇𝑠𝑡𝑑𝑟): 25∘C (298 K) 

• Panas Keluaran CO2 Absorber Masuk Percabangan (𝐻17): Energi yang 

dibawa aliran pada suhu 383 K adalah: 

𝐻17 = 5.812.865,69 kJ 

B. Panas Gas yang DiPurging (𝐻19) 

Panas yang dibawa gas Purging pada suhu 𝑇 = 383 K dihitung dari fraksi mol 

yang dibuang: 

• Etilen: 2,78 kmol × 4.022,47 kJ/kmol = 11.198,23 kJ 

• Oksigen: 2,78 kmol × 2.528,62 kJ/kmol = 7.039,48 kJ 

• Etilen Oksida: 0,04 kmol × 4.603,17 kJ/kmol = 184,89 kJ 

• Nitrogen: 4,81 kmol × 2.477,05 kJ/kmol = 11.914,13 kJ 

• Etana: 0,08 kmol × 4.939,92 kJ/kmol = 386,42 kJ 

• Metana: 43,03 kmol × 3.238,82 kJ/kmol = 139.358,78 kJ 

• Hidrogen: 1,69 kmol × 2.459,37 kJ/kmol = 4.159,58 kJ 

• Karbondioksida: 0,01 kmol × 14.398,72 kJ/kmol = 144,45 kJ 

• Total Panas Purging (𝐻19): 174.385,97 kJ 

C. Panas Gas Recycle (𝐻20) 

Panas sisa yang dibawa gas Recycle dihitung dari pengurangan antara aliran utama 

dengan Purging: 

𝐻20 = 𝐻17 − 𝐻19 = 5.812.865,69 − 174.385,97 = 5.638.479,72 kJ 

Untuk memverifikasi suhu operasi gas Recycle, dilakukan trial 𝑇 sampai didapat 

energi kumulatif komponen pada suhu tersebut setara dengan 𝐻20. 



135 

 

• Trial suhu didapatkan pada 𝑇𝑜𝑢𝑡 = 110∘C (383 K). 

• Pada suhu tersebut, distribusi panas adalah: 

o Etilen: 362.076,23 kJ 

o Oksigen: 227.609,84 kJ 

o Etilen Oksida: 5.978,19 kJ 

o Nitrogen: 385.223,58 kJ 

o Etana: 12.494,39 kJ 

o Metana: 4.505.933,88 kJ 

o Hidrogen: 134.493,20 kJ 

o Karbondioksida: 4.670,41 kJ 

• Total 𝐻20 terverifikasi: 5.638.479,72 kJ (Karena ini hanya pembagian 

massa pada percabangan sederhana tanpa ada perubahan suhu atau 

tekanan). 

2. Neraca Panas di Sekitar Titik Pencampuran Metana 

Fungsi: Mencampur umpan fresh metana dengan produk reaktor. 

Tujuan: Menghitung suhu keluaran campuran akhir. 

Persamaan Neraca Panas Total: 

𝐻9 + 𝐻10 = 𝐻11 

A. Data Kondisi Operasi & Input 

• Suhu Produk Reaktor (𝑇9): 527,4 K 

• Suhu Metana Fresh (𝑇10): 160,32 K (dari 𝑉 − 03/𝐻𝐸 − 04) 

• Suhu Standar (𝑇𝑠𝑡𝑑𝑟): 25∘C (298 K) 

B. Panas Sensibel Aliran Masuk (H) 

• Panas Produk Reaktor (𝐻9): Panas yang dibawa aliran utama keluaran 

reaktor pada suhu 𝑇 = 527,4 K. 

𝐻9 = 44.109.237,33 kJ 

• Panas Metana Umpan (𝐻10): Panas yang dibawa umpan metana murni 

masuk titik campur pada suhu 𝑇 = 160,32 K. 

𝐻10 = 23.963,13 kJ 

C. Total Panas Masuk (𝐻11) 
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Energi total hasil pencampuran aliran adalah jumlah dari panas sensibel masing-

masing masukan: 

𝐻11 = 𝐻9 + 𝐻10 

𝐻11 = 44.109.237,33 + 23.963,13 = 44.133.200,46 kJ 

D. Suhu Campuran Keluar (𝑇𝑜𝑢𝑡) 

Untuk mencari suhu campuran keluar (𝑇𝑜𝑢𝑡), dilakukan trial and error iterasi 

persamaan 𝐻11 = 𝑚𝑐𝑎𝑚𝑝𝑢𝑟𝑎𝑛 × ∫ 𝐶𝑝  𝑑𝑇 menggunakan properti gas spesifik 

masing-masing komponen hingga total energi sama dengan 44.133.200,46 kJ. 

• Trial suhu keluaran didapatkan pada 𝑇𝑜𝑢𝑡 = 252, 93∘C (525,93 K). 

• Pada suhu tersebut, distribusi entalpi tiap komponen campuran: 

o Etilen: 92,80 kmol × 12.187,84 kJ/kmol = 1.130.998,75 kJ 

o Oksigen: 92,80 kmol × 6.912,20 kJ/kmol = 641.432,98 kJ 

o Etilen Oksida: 669,44 kmol × 14.263,31 kJ/kmol =
9.548.417,57 kJ 

o Air: 334,07 kmol × 7.852,30 kJ/kmol = 2.623.219,51 kJ 

o Nitrogen: 160,33 kmol × 6.341,53 kJ/kmol = 1.016.715,39 kJ 

o Etana: 2,61 kmol × 15.143,36 kJ/kmol = 39.486,26 kJ 

o Metana: 1.434,25 kmol × 9.495,17 kJ/kmol = 13.618.483,35 kJ 

o Hidrogen: 56,38 kmol × 6.635,12 kJ/kmol = 374.070,60 kJ 

o Karbondioksida: 334,39 kmol × 45.276,98 kJ/kmol =

15.140.376,05 kJ 

• Total 𝐻11 terverifikasi: 44.133.200,46 kJ (Setara dengan nilai masuk, 

kalkulasi suhu campur sudah valid). 

 

6. Neraca Panas di Sekitar Water Absorber (A-01) 

A. Data yang Diketahui 

• Temperatur Referensi (𝑇𝑟𝑒𝑓) = 25 °C (298 K) 

• Tekanan Operasi = 14 atm 

• Temperatur Gas Masuk Absorber = 40 °C (313 K) 

• Temperatur Air Penyerap Masuk (𝑇𝑖𝑛,𝑎𝑖𝑟) = 30 °C (303 K) 
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• Temperatur Gas Keluar Hasil Atas (𝑇𝑜𝑢𝑡,𝑔𝑎𝑠) = 30 °C (303 K) 

• Panas Sensibel Aliran Gas Masuk (𝐻13) = 2.437.593,87 kJ 

B. Urutan Perhitungan 

Langkah 1: Menghitung Panas yang Dibawa Air Penyerap Masuk (𝐻14) 

Panas sensibel air dihitung berdasarkan kapasitas panas cairan (𝐶𝑝) dari suhu 

referensi menuju suhu operasi masuk. 

• Rumus: 𝐻14 = 𝑚 × ∫ 𝐶
303

298
𝑝 𝑑𝑇 

• Angka: 𝐻14 = 1.637,01 kmol × 377,50 kJ/kmol = 617.977,21 kJ 

Langkah 2: Menghitung Panas Pelarutan Etilen Oksida (𝑄) 

Ketika komponen Etilen Oksida larut di dalam air, proses ini 

melepaskan/melibatkan panas pelarutan. 

• Rumus: 𝑄 = 𝑚Etilen Oksida × Δ𝐻𝑠𝑜𝑙𝑢𝑡𝑖𝑜𝑛 

• Angka: 𝑄 = 668,10 kmol × 24,66 kJ/kmol = 16.476,66 kJ 

Langkah 3: Menghitung Panas Gas Hasil Atas (𝐻15) 

Gas yang tidak terserap (Metana, Karbondioksida, dsb.) keluar melalui hasil atas 

Absorber. 

• Rumus: 𝐻15 = ∑ (𝑚𝑖 × ∫ 𝐶
303

298
𝑝𝑔𝑎𝑠,𝑖  𝑑𝑇) 

• Angka: 𝐻15 = 583.514,26 kJ 

Langkah 4: Menghitung Panas Cairan Bawah (𝐻16) dan Trial Suhu Keluar 

(𝑇𝑜𝑢𝑡) 

Berdasarkan hukum kekekalan energi, total panas yang masuk ke dalam sistem 

harus sama dengan panas yang keluar. 

• Rumus Neraca Panas: 𝐻13 + 𝐻14 + 𝑄 = 𝐻15 + 𝐻16 

• Persamaan 𝐻16: 

𝐻16 = 𝐻13 + 𝐻14 + 𝑄 − 𝐻15 

• Angka: 

𝐻16 = 2.437.593,87 + 617.977,21 + 16.476,66 − 583.514,26 

𝐻16 = 2.488.533,48 kJ 
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Trial suhu dilakukan pada keluaran hasil bawah (𝑇𝑜𝑢𝑡) hingga entalpi cairan 

(Etilen Oksida dan Air) mencapai tepat 2.488.533,48 kJ. Berdasarkan iterasi, 

didapatkan suhu cairan hasil bawah sebesar 36,89 °C (309,89 K). 

2. Neraca Panas di Sekitar CO2 Absorber (A-02) 

A. Data yang Diketahui 

• Temperatur Referensi (𝑇𝑟𝑒𝑓) = 25 °C (298 K) 

• Temperatur Gas Masuk (𝑇𝑖𝑛,𝑔𝑎𝑠) = 110 °C (383 K) 

• Panas Gas Masuk dari HE-09 (𝐻41) = 10.622.903,87 kJ 

• Temperatur Larutan Benfield Masuk (𝑇𝑖𝑛,𝐵𝑒𝑛𝑓𝑖𝑒𝑙𝑑) = 110 °C (383 K) 

• Temperatur Gas Keluar Hasil Atas (𝑇𝑜𝑢𝑡,𝑔𝑎𝑠) = 110 °C (383 K) 

B. Urutan Perhitungan 

Langkah 1: Menghitung Panas Larutan Benfield Masuk (𝐻29) 

Larutan Benfield (K2CO3, air, DEA, dan aktivator V2O5) masuk ke dalam kolom 

Absorber. 

• Rumus: 𝐻29 = ∑ (𝑚𝑖 × ∫ 𝐶
383

298
𝑝𝑖  𝑑𝑇) 

• Angka Total: 𝐻29 = 41.717.406,66 kJ 

Langkah 2: Menghitung Panas Gas Hasil Atas (𝐻17) 

Sisa gas yang tidak bereaksi di dalam CO2 Absorber keluar sebagai hasil atas. 

• Rumus: 𝐻17 = ∑ (𝑚𝑖 × ∫ 𝐶
383

298
𝑝𝑔𝑎𝑠,𝑖  𝑑𝑇) 

• Angka Total: 𝐻17 = 5.812.865,69 kJ 

Langkah 3: Menghitung Panas Reaksi (Δ𝐻𝑟𝑥) 

Karbondioksida bereaksi dengan Kalium Karbonat dan Air membentuk Kalium 

Bikarbonat dengan reaksi: 

K2CO3 + H2O + CO2 → 2KHCO3 

• Rumus Panas Reaksi Standar (Δ𝐻298
∘ ): 

Δ𝐻298
∘ = 2(Δ𝐻𝑓

∘ KHCO3) − Δ𝐻𝑓
∘ K2CO3 − Δ𝐻𝑓

∘ H2O − Δ𝐻𝑓
∘ CO2 

• Angka Panas Reaksi Standar: 

Δ𝐻298
∘ = 2(−942,12) − (−1.176,97) − (−242,17) − (−394,08) 

Δ𝐻298
∘ = −71,02 kJ/kmol 
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• Rumus Panas Reaksi Total (Δ𝐻𝑟𝑥): 

Δ𝐻𝑟𝑥 = 𝑚𝑏𝑒𝑟𝑒𝑎𝑘𝑠𝑖 × Δ𝐻298
∘  

• Angka: 

Δ𝐻𝑟𝑥 = 334,06 kmol × (−71,02 kJ/kmol) = −23.725,12 kJ 

Langkah 4: Menghitung Panas Cairan Hasil Bawah menuju Stripper (𝐻18) 

dan Trial Suhu (𝑇𝑜𝑢𝑡) 

Hukum kekekalan energi diterapkan dengan memasukkan nilai entalpi reaksi 

pembentukan yang eksotermis. 

• Rumus Neraca Panas: 𝐻41 + 𝐻29 + Δ𝐻𝑟𝑥 = 𝐻17 + 𝐻18 

• Persamaan 𝐻18: 

𝐻18 = 𝐻41 + 𝐻29 + Δ𝐻𝑟𝑥 − 𝐻17 

• Angka: 

𝐻18 = 10.622.903,87 + 41.717.406,66 + (−23.725,12) − 5.812.865,69 

𝐻18 = 46.503.719,72 kJ 

Trial suhu dilakukan pada aliran hasil bawah menuju CO2 Stripper (𝑇𝑜𝑢𝑡) hingga 

entalpi komponen (KHCO3, Air, sisa reaktan, dll.) bernilai tepat 

46.503.719,72 kJ. Berdasarkan iterasi perhitungan, suhu cairan hasil bawah 

terukur sebesar 117,12 °C (390,12 K). 

7. Neraca Panas di Sekitar Kompresor Recycle (K-01) 

Fungsi: Menaikkan tekanan gas Recycle dari 14 atm menjadi 16 atm sebelum 

masuk ke reaktor. 

Tujuan: Menentukan suhu keluaran kompresor dan menghitung panas yang 

dibawa gas setelah dikompresi. 

A. Data Kondisi Operasi 

• Suhu Standar (𝑇𝑠𝑡𝑑𝑟): 25∘C (298 K) 

• Suhu Gas Masuk Kompresor (𝑇1): 110∘C (383 K) 

• Tekanan Gas Masuk (𝑃1): 14 atm 

• Tekanan Gas Keluar (𝑃2): 16 atm 
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B. Panas Gas Masuk Kompresor (𝐻20) 

Panas yang dibawa oleh gas masuk pada 𝑇1 = 383 K (merupakan 𝐻20 hasil 

perhitungan unit sebelum kompresor, yakni hasil percabangan dari atas CO2 

Absorber): 

𝐻20 = 5.638.479,72 kJ 

C. Menentukan Suhu Keluaran Kompresor (𝑇2) 

Untuk mencari suhu keluar gas (𝑇2), digunakan pendekatan rasio kompresi, 

kecepatan volumetrik, dan efisiensi politropik gas. 

1. Rasio Kompresi (𝑅𝑐) 

𝑅𝑐 =
𝑃2

𝑃1
=

16

14
= 1,142857 

(Karena 𝑅𝑐 < 4, maka dipilih kompresor jenis single stage). 

2. Kapasitas Panas Campuran (𝐶𝑝𝑐𝑎𝑚𝑝𝑢𝑟𝑎𝑛) 

Berdasarkan parameter kritis gas dan perhitungan persentase mol gas masuk, nilai 

kapasitas panas rata-rata campuran didapat: 

𝐶𝑝𝑐𝑎𝑚𝑝𝑢𝑟𝑎𝑛 = Σ(𝑦𝑖 × 𝐶𝑝𝑖) = 38,868516 kJ/kmol.K 

3. Faktor Y dan M 

𝑌 =
𝐶𝑝

𝐶𝑝 − 8,314
 

𝑌 =
38,868516

38,868516 − 8,314
= 1,272104 

Dari literatur (Fig 3-6 Coulson), diperoleh efisiensi politropik (𝐸𝑝) = 0,735. 

𝑀 =
𝑌 − 1

𝑌 × 𝐸𝑝
 

𝑀 =
1,272104 − 1

1,272104 × 0,735
= 0,291021 

4. Suhu Keluaran (𝑇𝑜𝑢𝑡 / 𝑇2) 

𝑇𝑜𝑢𝑡 = 𝑇𝑖𝑛 × (
𝑃𝑜𝑢𝑡

𝑃𝑖𝑛
)

𝑀

 

𝑇2 = 383 K × (
16

14
)

0,291021

= 398,176535 K = 125, 18∘C 
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D. Panas Keluar Kompresor (𝐻21) 

Panas yang dibawa gas keluar pada suhu 𝑇𝑜𝑢𝑡 = 398,18 K dihitung menggunakan 

integrasi 𝐶𝑝: 

• Etilen: 90,01 kmol × 3.216,72 kJ/kmol = 289.547,67 kJ 

• Oksigen: 90,01 kmol × 2.925,11 kJ/kmol = 263.299,30 kJ 

• Etilen Oksida: 1,30 kmol × 3.150,33 kJ/kmol = 4.091,38 kJ 

• Nitrogen: 155,52 kmol × 2.924,89 kJ/kmol = 454.869,34 kJ 

• Etana: 2,53 kmol × 3.096,48 kJ/kmol = 7.831,84 kJ 

• Metana: 1.391,23 kmol × 3.360,39 kJ/kmol = 4.675.061,84 kJ 

• Hidrogen: 54,69 kmol × 2.633,50 kJ/kmol = 144.015,54 kJ 

• Karbondioksida: 0,32 kmol × 4.865,32 kJ/kmol = 1.578,13 kJ 

• Total Panas Keluar (𝐻21): 5.840.295,04 kJ 

E. Panas yang Dihasilkan dari Proses Kompresi (𝑄𝑠𝑒𝑟𝑎𝑝) 

Beban panas atau kerja termal proses kompresi adalah selisih antara panas 

keluaran dan masukan: 

𝑄𝑠𝑒𝑟𝑎𝑝 = 𝐻21 − 𝐻20 

𝑄𝑠𝑒𝑟𝑎𝑝 = 5.840.295,04 − 5.638.479,72 = 201.815,32 kJ 

F. Kesimpulan Neraca Panas di K-01 

Input: 

• 𝐻20: 5.638.479,72 kJ 

• 𝑄𝑠𝑒𝑟𝑎𝑝: 201.815,32 kJ 

• Total Input: 5.840.295,04 kJ 

Output: 

• 𝐻21: 5.840.295,04 kJ 

• Total Output: 5.840.295,04 kJ 

(Total energi masuk = Total energi keluar, neraca panas dinyatakan balance). 
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8. Neraca Panas di Sekitar Ekspander 

1. Neraca Panas di Sekitar Ekspander (E-01) 

Fungsi: Menurunkan tekanan hasil bawah Water Absorber dari 14 atm menjadi 5 

atm. 

Tujuan: Mengetahui suhu keluaran ekspander E-01. 

Persamaan Neraca Panas: 

𝐻16 = 𝐻30 + 𝑊 ⟹ 𝐻30 = 𝐻16 − 𝑊 

A. Data yang Diketahui 

• Tekanan masuk (𝑃𝑖𝑛): 14 atm (14,1855 bar) 

• Tekanan keluar (𝑃𝑜𝑢𝑡): 5 atm (5,06625 bar) 

• Suhu masuk (𝑇𝑖𝑛): 36, 89∘C (309,89 K) 

• Suhu referensi (𝑇𝑟𝑒𝑓𝑓): 25∘C (298 K) 

B. Panas yang Dibawa Umpan (Hasil Bawah Water Absorber) 

Panas yang dibawa oleh aliran cairan hasil bawah Water Absorber masuk ke 

ekspander (𝐻16) pada suhu 𝑇𝑖𝑛 = 309,89 K: 

𝐻16 = 2.488.533,48 kJ 

C. Perhitungan Kerja yang Dihasilkan (𝑾) 

Kerja yang dihasilkan oleh ekspansi dihitung menggunakan persamaan: 

𝑊 =
𝑚𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙 × (𝑃𝑖𝑛 − 𝑃𝑜𝑢𝑡)

𝜌𝑐𝑎𝑚𝑝𝑢𝑟𝑎𝑛
 

1. Menghitung Massa Total (𝑚𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙): 

• Etilen Oksida: 668,10 kmol × 44,053 kg/kmol = 29.431,82 kg (Fraksi 

massa: 0,4532) 

• Air: 1.971,08 kmol × 18,015 kg/kmol = 35.509,07 kg (Fraksi massa: 

0,5468) 

• Total Massa (𝑚𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙): 64.940,89 kg 

2. Menghitung Densitas Campuran (𝜌𝑐𝑎𝑚𝑝𝑢𝑟𝑎𝑛): 

Densitas campuran diperoleh dari perkalian densitas komponen dengan fraksi 

massanya. 

• 𝜌 Etilen Oksida: 435,50 kg/m
3 ⟹ 𝜌 × 𝑋𝑚𝑎𝑠𝑠 = 197,37 kg/m

3
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• 𝜌 Air: 992,18 kg/m
3 ⟹ 𝜌 × 𝑋𝑚𝑎𝑠𝑠 = 542,51 kg/m

3
 

• Densitas Campuran (𝜌𝑐𝑎𝑚𝑝𝑢𝑟𝑎𝑛): 739,88 kg/m
3
 

3. Kerja (𝑊): 

𝑊 = 80.041,32 kJ 

D. Suhu Keluaran Ekspander (𝑻𝒐𝒖𝒕) 

Energi yang terbawa keluar E-01 (𝐻30) adalah sisa energi setelah dikurangi kerja. 

𝐻30 = 𝐻16 − 𝑊 

𝐻30 = 2.488.533,48 kJ − 80.041,32 kJ = 2.408.492,16 kJ 

Untuk mencari suhu keluar (𝑇𝑜𝑢𝑡), dilakukan sistem trial and error (iterasi) 

hingga energi kumulatif yang dihitung dari kapasitas panas spesifik sama dengan 

𝐻30. 

• Trial suhu keluaran didapatkan pada 𝑇𝑜𝑢𝑡 = 36, 51∘C (309,51 K). 

• Pada suhu tersebut: 

o Panas dibawa Etilen Oksida = 697.671,97 kJ 

o Panas dibawa Air = 1.710.820,19 kJ 

o Total iterasi = 2.408.492,16 kJ (Terkonfirmasi valid). 

 

2. Neraca Panas di Sekitar Benfield Ekspander (E-02) 

Fungsi: Menurunkan tekanan hasil bawah CO2 Absorber dari 14 atm menjadi 6 

atm. 

Tujuan: Mengetahui suhu keluaran Benfield ekspander E-02. 

Persamaan Neraca Panas: 

𝐻18 = 𝐻23 + 𝑊 ⟹ 𝐻23 = 𝐻18 − 𝑊 

A. Data yang Diketahui 

• Tekanan masuk (𝑃𝑖𝑛): 14 atm (14,1855 bar = 1.446.518,5 kg/m
2
) 

• Tekanan keluar (𝑃𝑜𝑢𝑡): 6 atm (6,0795 bar = 619.936,5 kg/m
2
) 

• Suhu masuk (𝑇𝑖𝑛): 117, 12∘C (390,12 K) 

• Suhu referensi (𝑇𝑟𝑒𝑓𝑓): 25∘C (298 K) 

B. Panas yang Dibawa Umpan (Hasil Bawah CO2 Absorber) 
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Panas yang dibawa oleh aliran masuk E-02 (𝐻18) pada suhu 𝑇𝑖𝑛 = 390,12 K: 

𝐻18 = 46.503.719,72 kJ 

C. Perhitungan Kerja yang Dihasilkan (𝑾) 

Kerja ekspansi dihitung menggunakan persamaan: 

𝑊 =
𝑚𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙 × (𝑃𝑖𝑛 − 𝑃𝑜𝑢𝑡)

𝜌𝑐𝑎𝑚𝑝𝑢𝑟𝑎𝑛
 

1. Menghitung Massa Total (𝑚𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙): 

• Air: 5.620,78 kmol × 18,015 kg/kmol = 101.258,37 kg (Fraksi: 0,5824) 

• K2CO3: 0 kg (Fraksi: 0) 

• KHCO3: 667,91 kmol × 100,118 kg/kmol = 66.870,00 kg (Fraksi: 

0,3846) 

• V2O5: 6,13 kmol × 181,877 kg/kmol = 1.114,13 kg (Fraksi: 0,0064) 

• DEA: 63,11 kmol × 73,14 kg/kmol = 4.615,67 kg (Fraksi: 0,0265) 

• Total Massa (𝑚𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙): 173.858,17 kg 

2. Menghitung Densitas Campuran (𝜌𝑐𝑎𝑚𝑝𝑢𝑟𝑎𝑛): 

• 𝜌 × 𝑋𝑚𝑎𝑠𝑠 Air: 591,78 kg/m
3
 

• 𝜌 × 𝑋𝑚𝑎𝑠𝑠 K2CO3: 0 kg/m
3
 

• 𝜌 × 𝑋𝑚𝑎𝑠𝑠 KHCO3: 834,63 kg/m
3
 

• 𝜌 × 𝑋𝑚𝑎𝑠𝑠 V2O5: 21,51 kg/m
3
 

• 𝜌 × 𝑋𝑚𝑎𝑠𝑠 DEA: 27,37 kg/m
3
 

• Densitas Campuran (𝜌𝑐𝑎𝑚𝑝𝑢𝑟𝑎𝑛): 1.475,30 kg/m
3
 

3. Kerja (𝑊): 

𝑊 = 97.409,35 kJ 

D. Suhu Keluaran Ekspander (𝑻𝒐𝒖𝒕) 

Energi yang terbawa keluar E-02 (𝐻23) dihitung dari: 

𝐻23 = 𝐻18 − 𝑊 

𝐻23 = 46.503.719,72 kJ − 97.409,35 kJ = 46.406.310,37 kJ 

Untuk mencari suhu keluar (𝑇𝑜𝑢𝑡), dilakukan trial and error (iterasi) hingga energi 

kumulatif sesuai dengan nilai 𝐻23. 
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• Trial suhu keluaran didapatkan pada 𝑇𝑜𝑢𝑡 = 116, 93∘C (389,93 K). 

• Pada suhu tersebut, akumulasi energi masing-masing komponen: 

o Air = 38.930.639,32 kJ 

o KHCO3 = 7.435.089,91 kJ 

o V2O5 = 28.038,48 kJ 

o DEA = 12.542,69 kJ 

o Total iterasi = 46.406.310,40 kJ (Mendekati 46.406.310,37 kJ, 

terkonfirmasi valid). 

9. Neraca Panas di Sekitar Kolom Distilasi (D-01) 

Fungsi: Memurnikan produk Etilen Oksida. 

Tujuan: Menghitung kebutuhan air pendingin di kondensor dan kebutuhan Steam 

di Reboiler. 

Persamaan Neraca Panas Total: 

𝐻30 + 𝑄𝑟𝑒𝑏𝑜𝑖𝑙𝑒𝑟 = 𝐻35 + 𝐻37 + 𝑄𝑘𝑜𝑛𝑑𝑒𝑛𝑠𝑜𝑟 

A. Data yang Diketahui 

• Kondisi Umpan (Feed): 

o Suhu Masuk (𝑇𝑖𝑛): 36, 51∘C (309,51 K) 

o Tekanan (P): 5 atm (3800 mmHg) 

o Trial Dew Point: 143, 32∘C (416,32 K) 

o Trial Bubble Point: 107, 66∘C (380,66 K) 

• Kondisi Menara Atas (Top): 

o Tekanan (P): 4 atm (3040 mmHg) 

o Trial Bubble Point: 51, 37∘C (324,37 K) 

o Trial Dew Point: 53, 60∘C (326,60 K) 

• Kondisi Menara Bawah (Bottom): 

o Tekanan (P): 4,5 atm (3420 mmHg) 

o Trial Bubble Point: 140, 89∘C (413,89 K) 

B. Perhitungan Entalpi Umpan (Feed) 

Panas yang dibawa oleh aliran umpan masuk (𝐻30 atau 𝐻𝐹) pada 𝑇𝑖𝑛 = 309,51 K: 
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• Etilen Oksida: 668,10 kmol × 1.044,26 kJ/kmol = 697.671,97 kJ 

• Air: 1971,07 kmol × 867,96 kJ/kmol = 1.710.804,50 kJ 

• Total Panas Umpan (𝐻30): 2.408.492,16 kJ (setelah re-kalkulasi dari 

subtotal) 

C. Penentuan Refluks Minimum (𝑅𝑚𝑖𝑛) dan Rasio Operasi 

Menggunakan metode grafis Mc Cabe-Thiele untuk campuran biner: 

1. Posisi umpan (𝑥𝑓) terletak pada komposisi Etilen Oksida = 0,2531. 

2. Posisi destilat (𝑥𝑑) terletak pada komposisi Etilen Oksida = 0,9976. 

3. Dari plot grafik, diperoleh nilai intersep garis operasi atas: 

𝑥𝑑

𝑅𝑚𝑖𝑛 + 1
= 0,7358 

4. Maka 𝑅𝑚𝑖𝑛 dapat dihitung: 

𝑅𝑚𝑖𝑛 + 1 =
0,9976

0,7358
= 1,3558 ⟹ 𝑅𝑚𝑖𝑛 = 0,3558 

5. Sesuai standar operasional (Treyball), digunakan pendingin air dengan 

rasio 𝑅/𝑅𝑚𝑖𝑛 = 1,25: 

𝑅 = 1,25 × 0,3558 = 0,4447 

D. Komposisi Cairan Refluks (𝐿𝑜) dan Uap ke Kondensor (𝑉) 

• Laju massa destilat keluar (𝐷): 602,76 kmol/jam 

• Laju cairan refluks (𝐿𝑜): 𝑅 × 𝐷 = 0,4447 × 602,76 = 268,08 kmol/jam 

• Laju uap masuk kondensor (𝑉): 𝐿𝑜 + 𝐷 = 268,08 + 602,76 =
870,84 kmol/jam 

E. Kebutuhan Air Pendingin di Kondensor (𝑄𝑘𝑜𝑛𝑑𝑒𝑛𝑠𝑜𝑟) 

Persamaan beban panas di kondensor: 

𝑄𝑘𝑜𝑛𝑑𝑒𝑛𝑠𝑜𝑟 = (𝐻𝑢𝑎𝑝_𝑖𝑛 − 𝑄𝑙𝑎𝑡𝑒𝑛) − (𝐻𝑑𝑒𝑠𝑡𝑖𝑙𝑎𝑡_𝑜𝑢𝑡 + 𝐻𝑟𝑒𝑓𝑙𝑢𝑘𝑠_𝑜𝑢𝑡) 

• Panas uap masuk (𝐻31 pada 53, 60∘C): 1.268.127,53 kJ 

• Panas laten uap (𝑄𝑙𝑎𝑡𝑒𝑛 dilepas pada 53, 60∘C): 20.310.211,87 kJ 

• Panas destilat (𝐻35 pada 51, 37∘C): 1.461.192,86 kJ 

• Panas refluks (𝐻33 pada 51, 37∘C): 649.871,38 kJ 

• Total Panas Diserap (𝑄𝑘𝑜𝑛𝑑𝑒𝑛𝑠𝑜𝑟): 21.153.148,59 kJ 



147 

 

Kebutuhan Massa Air Pendingin (𝑚𝑎𝑖𝑟): 

Digunakan air pendingin dengan 𝑇𝑖𝑛 = 30∘C, 𝑇𝑜𝑢𝑡 = 40∘C (Δ𝑇 = 10∘C), dan 

𝐶𝑝 = 4,18 kJ/kg.K. 

𝑚𝑎𝑖𝑟 =
𝑄𝑘𝑜𝑛𝑑𝑒𝑛𝑠𝑜𝑟

𝐶𝑝 × Δ𝑇
=

21.153.148,59

4,18 × 10
= 506.056,19 kg/jam 

F. Kebutuhan Steam di Reboiler (𝑄𝑟𝑒𝑏𝑜𝑖𝑙𝑒𝑟) 

Persamaan neraca energi disusun ulang: 

𝑄𝑟𝑒𝑏𝑜𝑖𝑙𝑒𝑟 = 𝑄𝑘𝑜𝑛𝑑𝑒𝑛𝑠𝑜𝑟 + 𝐻35 + 𝐻37 − 𝐻30 

• Panas hasil bawah (𝐻37 pada 140, 89∘C): 18.049.367,23 kJ 

• 𝑄𝑟𝑒𝑏𝑜𝑖𝑙𝑒𝑟 = 21.153.148,59 + 1.461.192,86 + 18.049.367,23 −
2.408.492,16 = 38.255.216,52 kJ 

Kebutuhan Massa Steam (𝑚𝑠𝑡𝑒𝑎𝑚): 

Evaluasi tabel Steam disesuaikan untuk memastikan tipe Steam yang tepat agar 

Heat Exchanger beroperasi maksimal. Berdasarkan tabel F.1 Smith Van Ness pada 

P = 6 atm (607,95 kPa), diputuskan menggunakan superHeated Steam: 

• 𝐻𝑖𝑛 (superHeated pada 250∘C) = 2.957,2 kJ/kg 

• 𝐻𝑜𝑢𝑡 (Saturated liquid pada 159, 3∘C) = 672,6 kJ/kg 

• 𝑄𝑠𝑡𝑒𝑎𝑚 = 2.957,2 − 672,6 = 2.284,6 kJ/kg 

𝑚𝑠𝑡𝑒𝑎𝑚 =
𝑄𝑟𝑒𝑏𝑜𝑖𝑙𝑒𝑟

𝑄𝑠𝑡𝑒𝑎𝑚
=

38.255.216,52

2.284,6
= 16.744,82 kg/jam 

 

2. Neraca Panas di Sekitar CO2 Stripper (S-01) 

Fungsi: Memisahkan gas CO2 

Tujuan: Menghitung suhu keluar gas CO2 sebagai hasil atas. 

Persamaan Neraca Panas Total: 

𝐻24 + 𝐻25 = 𝐻26 + 𝐻27 + Δ𝐻𝑟𝑒𝑎𝑘𝑠𝑖 

A. Data yang Diketahui 

• Panas larutan rich benfield masuk (𝐻24) pada 180∘C (453 K): 

79.155.587,89 kJ 

• Steam masuk (𝐻25) pada tekanan 6 atm dan 𝑇 = 180∘C (453 K): 
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o Laju massa = 4.896,47 kmol/jam 

o Panas 𝐻25 = ∫ 𝐶 𝑝 ⋅ 𝑑𝑇 = 25.913.839,91 kJ 

• Panas larutan lean benfield keluar hasil bawah (𝐻27) pada 180∘C (453 K): 

77.084.878,20 kJ 

B. Perhitungan Panas Reaksi (Δ𝐻𝑟𝑥) 

Reaksi pembentukan CO2: 

2𝐾𝐻𝐶𝑂3 → 𝐶𝑂2 + 𝐻2𝑂 + 𝐾2𝐶𝑂3 

• Δ𝐻298
∘ = Δ𝐻𝑓

∘(CO2) + Δ𝐻𝑓
∘(H2O) + Δ𝐻𝑓

∘(K2CO3) − 2 × Δ𝐻𝑓
∘(KHCO3) 

• Δ𝐻298
∘ = (−394,0779) + (−242,1736) + (−1.176,971) −

2(−942,1215) = +71,0205 kJ/mol 

• Jumlah mol reaktan bereaksi berdasarkan 𝐾2𝐶𝑂3 = 334.070,18 mol. 

• Δ𝐻𝑟𝑒𝑎𝑘𝑠𝑖 = 334.070,18 × 71,0205 = 23.725.831,50 J = 23.725,83 kJ 

C. Penentuan Suhu Gas CO2 Keluar Atas (𝐻26) 

Dari neraca panas total, energi yang dibawa oleh gas CO2 hasil atas adalah: 

𝐻26 = 𝐻24 + 𝐻25 − Δ𝐻𝑟𝑥 − 𝐻27 

𝐻26 = 79.155.587,89 + 25.913.839,91 − 23.725,83 − 77.084.878,20 

𝐻26 = 27.960.823,77 kJ 

Untuk menemukan suhu keluaran aktual (𝑇𝑜𝑢𝑡), dilakukan sistem trial and error 

(iterasi) hingga energi kumulatif kapasitas panas uap komponen mendekati nilai 

𝐻26. 

• Trial suhu atas didapatkan pada 𝑇𝑜𝑢𝑡 = 179, 66∘C (452,66 K). 

• Pada suhu tersebut: 

o Panas dibawa uap air (Steam) = 25.856.000,77 kJ 

o Panas dibawa gas CO2 = 2.104.823,03 kJ 

o Total ∑ 𝐻26 iterasi = 27.960.823,80 kJ (mendekati 

27.960.823,77 kJ, terkonfirmasi valid). 
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LAMPIRAN C 

DESAIN PERALATAN 

 

A. REAKTOR 

Kode : R–01 

Fungsi : Tempat berlangsungnya reaksi oksidasi antara etilen dan oksigen 

membentuk etilen oksida dengan katalis perak (Ag). 

Tujuan : 

1. Menentukan jenis reaktor 

2. Menentukan bahan konstruksi 

3. Menentukan kondisi umpan 

4. Menentukan spesifikasi Shell dan Tube 

5. Menghitung panjang Tube 

6. Menghitung berat katalis 

7. Menghitung Pressure Drop 

8. Menghitung tinggi reaktor 

9. Menghitung volume reaktor 

Langkah Perancangan 

1. Menentukan Jenis Reaktor 

Dipilih reaktor jenis Fixed Bed MultiTubes dengan pertimbangan : 

• Reaksi berada dalam fasa gas dengan katalis padat 

• Reaksi eksotermis sehingga diperlukan luas perpindahan panas yang besar 

agar kontak dengan pendingin berlangsung optimal 

• Pressure Drop lebih kecil daripada fluidized bed reactor 

• Umur katalis panjang 

• Tidak diperlukan pemisahan katalis dari gas keluaran reaktor 

• Pengendalian suhu relatif mudah karena dipakai tipe Shell dan Tube 

• Mencegah terjadinya partial melting, akibat dari naiknya temperatur 

(profil suhu reaktor vs panjang Tube)--bila memakai single Tube, 

dikhawatirkan suhu makin naik secara konstan. 
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2. Menentukan Bahan Konstruksi 

Dalam perancangan digunakan bahan konstruksi low-alloy steel SA – 285 grade C 

dengan pertimbangan sebagai berikut : 

• Memiliki Allowable Stress cukup besar 

• Harga relatif murah 

• Bahan tahan korosi 

3. Menentukan Kondisi Umpan 

a. Menghitung Density Umpan (𝜌) 

Untuk menghitung density umpan maka digunakan persamaan virial, sebagai 

berikut : 

𝐵∘ = 0,083 −
0,422

𝑇𝑟𝑖
1,6  

𝐵1 = 0,139 −
0,172

𝑇𝑟𝑖
4,2  

𝐵𝑃𝑐

𝑅𝑇𝑐
= 𝐵∘ + 𝜔𝐵1 

𝑍 = 1 +
𝐵𝑃

𝑅𝑇
 

Komponen BM Mol 

(kmol/ja

m) 

Massa 

(kg/jam) 

yi ωi Tci 

(K) 

Pci 

(atm) 

Etilen 28,05

4 

927,973 26.034,3

5 

0,314

4 

0,08

6 

282,3

6 

50,49

7 

Oksigen 31,99

8 

1058,433 33.867,7

3 

0,358

6 

0,02

1 

154,5

8 

50,13

6 

Etilen Oksida 44,05

3 

2,039 89,84 0,000

7 

0,20

2 

469,1

5 

70,90

0 

Nitrogen 28,01

3 

160,095 4.484,73 0,054

2 

0,03

9 

126,2

0 

33,50

0 

Etana 30,07

0 

2,795 84,04 0,000

9 

0,09

1 

305,4

2 

48,28

3 

Metana 16,04

3 

796,008 12.770,3

5 

0,269

7 

0,00

7 

190,5

8 

45,79

7 
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Hidrogen 2,016 3,930 7,92 0,001

3 

0,00

0 

33,18 12,97

7 

Karbondioksi

da 

44,00

9 

0,509 22,40 0,000

2 

0,22

5 

304,1

9 

72,83

5 

Total 
 

2.951,78 77.361,3

6 

1,000

0 

   

Kondisi Inlet: 𝑇 = 515,2 K; 𝑃 = 15,7 atm. 

Komponen Tri Pri B∘ B1 BPc

/RTc 

Z V (m³) yi⋅V 

(m³) 

Etilen 1,824 0,31

1 

-

0,08

2 

0,12

5 

-

0,07

1 

0,98

8 

1.547,5

1 

486,50 

Oksigen 3,333 0,31

3 

0,02

1 

0,13

8 

0,02

4 

1,00

7 

1.800,2

0 

645,55 

Etilen Oksida 1,098 0,22

1 

-

0,28

5 

-

0,08

1 

-

0,30

1 

0,93

6 

3,22 0,00 

Nitrogen 4,082 0,46

9 

0,03

7 

0,13

8 

0,04

2 

1,01

9 

275,34 14,92 

Etana 1,687 0,32

5 

-

0,09

8 

0,11

9 

-

0,08

7 

0,98

3 

4,64 0,00 

Metana 2,703 0,34

3 

-

0,00

3 

0,13

6 

-

0,00

2 

0,99

9 

1.343,1

5 

362,25 

Hidrogen 15,52

7 

1,21

0 

0,07

7 

0,13

9 

0,07

7 

1,00

6 

6,67 0,01 

Karbondioksi

da 

1,694 0,21

6 

-

0,09

7 

0,12

0 

-

0,07

0 

0,99

1 

0,85 0,00 

Total 
       

1.509,2

3 

Dari perhitungan diperoleh : 

Density campuran (𝜌) = 77.361,36/7.828,52 (Volum total aktual) = 9,882 kg/m³ 

= 0,00988 g/cm³ = 0,6169 lb/ft³ 

b. Menghitung Viskositas Umpan (𝜇) 
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Untuk menghitung viskositas gas campuran pada suhu 242,2 °C (515,2 K), maka 

digunakan persamaan: 

𝜇𝑔𝑎𝑠 = 𝐴 + 𝐵𝑇 + 𝐶𝑇2 

(Menggunakan data konstanta properti Yaws) 

Diperoleh 𝜇 campuran = 0,08145 kg/m.jam = 0,000022 kg/m.s 

c. Menghitung Konduktivitas Umpan (𝑘) 

Untuk menghitung konduktifitas gas campuran pada suhu 515,2 K, digunakan 

persamaan: 

𝑘𝑔𝑎𝑠 = 𝐴 + 𝐵𝑇 + 𝐶𝑇2 

Diperoleh 𝑘 campuran = 0,06112 W/m.K = 0,2200 kJ/jam.m.K 

d. Menghitung Kapasitas Panas Umpan (𝐶𝑝) 

Menggunakan persamaan dari data yang Anda berikan: 

𝐶𝑝𝑔𝑎𝑠 = 𝐴 + 𝐵𝑇 + 𝐶𝑇2 + 𝐷𝑇3 + 𝐸𝑇4 

Komponen yi Cp (kJ/kmol.K) Cp (kJ/kg.K) yi⋅Cp 

Etilen 0,3144 82,31 2,934 0,922 

Oksigen 0,3586 31,54 0,985 0,353 

Etilen Oksida 0,0007 81,15 1,842 0,001 

Nitrogen 0,0542 29,74 1,061 0,057 

Etana 0,0009 100,28 3,334 0,003 

Metana 0,2697 51,95 3,238 0,873 

Hidrogen 0,0013 29,41 14,588 0,019 

Karbondioksida 0,0002 44,72 1,016 0,000 

Total 1,0000 
  

2,228 

Sehingga diperoleh 𝐶𝑝 gas campuran = 2,228 kJ/kg.K 

4. Menentukan Spesifikasi Shell dan Tube 

Reaktan / umpan masuk ke dalam Tube, sedangkan air pendingin masuk ke dalam 

Shell. 

a. Menentukan jenis dan ukuran Tube 

Susunan = Triangular 
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Nominal Size = 1 inch = 0,08333 ft = 0,0254 m 

Schedule No. = 80 

Outside Diameter = 1,32 inch = 0,11 ft = 0,03353 m 

Inside Diameter = 0,957 inch = 0,0798 ft = 0,02431 m 

Flow area per pipe = 0,718 in² = 0,0050 ft² = 0,00046 m² 

Outside surface / lin ft = 0,344 ft² = 49,536 in² = 0,03196 m² 

Inside surface / lin ft = 0,25 ft² = 36 in² = 0,02323 m² 

b. Menghitung mass velocity umpan (𝐺𝑡) 

Asumsi 𝑅𝑒 = 50.000 

𝐺𝑡 = 127.882,5 kg/jam.m² 

c. Menentukan jumlah Tube (𝑁𝑡) 

W (jumlah massa umpan) = 77.361,36 kg/jam 

Flow Area Total = 77.361,36/127.882,5 = 0,6049 m² 

Jumlah Tube (𝑁𝑡) = 0,6049/0,00046 = 𝟏. 𝟑𝟏𝟓 Tube 

Pitch Tube (𝑃𝑡) = 1,25 x 𝑂𝐷𝑡 = 1,65 inch = 0,04191 m 

Clearance (𝐶′) = 𝑃𝑡 − 𝑂𝐷𝑡 = 0,33 inch = 0,00838 m 

d. Menghitung diameter Shell (𝐷𝑠) 

Diameter Shell (𝐷𝑠) = 1,73 × √𝑁𝑡 (Penyesuaian konstan formula triangular bed) 

𝐷𝑠 = 62,7 inch = 1,593 m 

e. Menghitung Baffle space (𝐵) 

Baffle space (𝐵) = 0,75 × 𝐷𝑠 = 47,02 inch = 1,194 m 

f. Menghitung flow area Shell 

𝑎𝑠 =
𝐷𝑠⋅𝐶′⋅𝐵

144⋅𝑃𝑡
= 3,42 ft² = 0,317 m² 

g. Menghitung mass velocity sisi Shell (air pendingin) 

𝑤𝑠 (laju air pendingin) = 121.992,99 kg/jam 

𝐺𝑠 = 𝑤𝑠/𝑎𝑠 = 384.835,9 kg/m².jam = 106,8 kg/m².s 

h. Menghitung bilangan reynold sisi Shell (air pendingin) 
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Suhu air pendingin = 131,67 °C = 404,67 K 

𝜇 air pendingin = 0,201 centipoise = 0,723 kg/jam.m 

𝑅𝑒𝑠 = 552.418 

i. Menghitung koefisien perpindahan panas 

Shell, Air Pendingin 

Bilangan Prandtl (𝑃𝑟) = 1,3029 

𝑗𝐻 (Figure 28 Kern) = 550 

ℎ𝑜 = 44.250,15 kJ/jam.m².K 

Tube, Reaktan 

Bilangan Prandtl (𝑃𝑟) = 0,824 

𝑗𝐻 (Figure 28 Kern) = 145 

ℎ𝑖 = 952,30 kJ/jam.m².K 

Koreksi ℎ𝑖𝑜 = ℎ𝑖 × (𝐼𝐷/𝑂𝐷) = 690,42 kJ/jam.m².K 

Koefisien perpindahan panas bersih (𝑈𝐶) = 679,80 kJ/jam.m².K 

Menghitung Dirt Overall Coefficient (𝑈𝐷) 

𝑅𝑑 yang dikehendaki = 0,0005 jam.m².K/kJ 

𝑈𝐷 = 507,15 kJ/jam.m².K 

5. Menghitung Panjang Tube (𝑍) 

a. Perubahan Konversi Tiap Satuan Panjang Tube 

Elemen volum dalam satu Tube = Δ𝑉 =
𝜋

4
⋅ 𝐼𝐷𝑡

2 ⋅ Δ𝑍 

Neraca massa komponen: 

−
𝑑𝐹𝐴

𝑑𝑍
= (−𝑟𝐴)𝜌𝐵𝑁𝑡

𝜋

4
𝐼𝐷𝑡

2 

𝑑𝐹𝐴 = −𝐹𝐴0 ⋅ 𝑑𝑋𝐴 

𝑑𝑋𝐴

𝑑𝑍
=

(−𝑟𝐴)𝜌𝐵𝑁𝑡
𝜋
4 𝐼𝐷𝑡

2

𝐹𝐴0
 

Reaksi utama (I): 𝐶2𝐻4 + 0.5𝑂2 → 𝐶2𝐻4𝑂 (Selektivitas = 80,0%) 

Reaksi samping (II): 𝐶2𝐻4 + 3𝑂2 → 2𝐶𝑂2 + 2𝐻2𝑂 (Selektivitas = 20,0%) 
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Komposisi setelah reaksi: 

𝐹𝐴 = 𝐹𝐴0(1 − 𝑋𝐴) 

𝐹𝐵 = 𝐹𝐴0(1,14 − 1,00𝑋𝐴) (berdasarkan rasio Feed 𝑂2/𝐶2𝐻4) 

𝐹𝐶 = 0,80𝑋𝐴 ⋅ 𝐹𝐴0 

𝐹𝐷 = 0,40𝑋𝐴 ⋅ 𝐹𝐴0 (Air) 

Karbondioksida (𝐹𝐼) = 𝐹𝐼0 + 0,40𝑋𝐴 ⋅ 𝐹𝐴0 

Persamaan Kecepatan Reaksi: 

(−𝑟𝐴) = 𝑘1𝑃𝐴
𝑎𝑃𝐵

𝑏 

b. Perubahan Suhu Tiap Satuan Panjang Tube 

𝑑𝑇

𝑑𝑍
=

𝑈𝐷 ⋅ 𝑁𝑡 ⋅ 𝜋 ⋅ 𝐼𝐷𝑡(𝑇𝑠 − 𝑇) + (−𝑟𝐴)𝜌𝐵𝑁𝑡
𝜋
4 𝐼𝐷𝑡

2(−Δ𝐻𝑟)

∑(𝐹𝑖𝐶𝑝𝑖)
 

Panas Reaksi (Δ𝐻𝑟): 

Dari neraca massa, 

Reaksi 1: Δ𝐻𝑟1 = -103.286,2 kJ/kmol 

Reaksi 2: Δ𝐻𝑟2 = -1.322.955,7 kJ/kmol 

Panas reaksi total bervariasi bergantung selektivitas konversi. 

c. Perubahan Tekanan Tiap Satuan Panjang Tube 

𝑑𝑃

𝑑𝑍
= −

𝐺𝑡
2

𝜌𝑔𝑎𝑠 ⋅ 𝑔𝑐 ⋅ 𝐷𝑝

1 − 𝜖

𝜖3
… 

d. Menghitung Panjang Tube (𝑍) 

Dengan menggunakan tiga persamaan diferensial di atas dan simulasi ekuivalen 

program Polymath (disesuaikan dengan boundary conditions neraca massa Anda 

𝑋𝐴(𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙) = 0,90): 

Tabel Perubahan Konversi, Suhu dan Tekanan Terhadap Panjang Reaktor 

Z (m) XA Pt (atm) T (K) 
 

Z (m) XA Pt (atm) T (K) 

0,00 0,0000 15,70 515,20 
 

3,30 0,6150 14,93 523,80 

0,30 0,0650 15,63 516,10 
 

3,60 0,6580 14,86 524,40 

0,60 0,1320 15,56 516,95 
 

3,90 0,6990 14,79 524,90 
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0,90 0,1950 15,49 517,80 
 

4,20 0,7360 14,72 525,40 

1,20 0,2580 15,42 518,65 
 

4,50 0,7720 14,65 525,85 

1,50 0,3180 15,35 519,45 
 

4,80 0,8050 14,58 526,25 

1,80 0,3760 15,28 520,25 
 

5,10 0,8340 14,51 526,60 

2,10 0,4320 15,21 521,00 
 

5,40 0,8610 14,44 526,90 

2,40 0,4830 15,14 521,75 
 

5,70 0,8830 14,37 527,15 

2,70 0,5310 15,07 522,45 
 

6,00 0,8998 14,30 527,40 

3,00 0,5750 15,00 523,15 
     

Dari perhitungan batas diferensial, didapatkan panjang reaktor minimal saat 

konversi 90% (0,8998) tercapai adalah 6,00 m. 

6. Menghitung Massa Katalis 

𝑊 = 𝜌𝐵𝑁𝑡

𝜋

4
𝐷𝑖

2(1 − 𝜖)𝑍 

𝑊 = (0,88 gr/cm
3)(1.315) (

3,14

4
) (2,43 cm)2(1 − 0,45)(600 cm) 

𝑊 = 1.770.812 gr = 1.770,81 kg 

7. Menghitung Volume Bed Katalis 

𝑉𝑏𝑒𝑑 =
𝑊

𝜌𝐵
=

1770,81

880
= 𝟐, 𝟎𝟏 m𝟑 

8. Menghitung Volume Katalis 

𝑉𝑘𝑎𝑡 = 𝑉𝑏𝑒𝑑 × (1 − 𝜖) = 2,01 × (1 − 0,45) = 𝟏, 𝟏𝟏 m𝟑 

9. Menghitung Waktu Tinggal dalam Reaktor 

a. Menghitung laju alir volumetrik (𝑄) 

𝑄 = 𝑊/𝜌 = 77.361,36/9,882 = 7.828,51 m³/jam = 2,174 m³/detik 

b. Menghitung laju alir linier (𝜈) 

𝜈 = 𝑄/(𝑁𝑡 ⋅ 𝐴𝑡𝑢𝑏𝑒) = 2,174/(1.315 ⋅ 0,00046) = 𝟑, 𝟓𝟗 m/detik 

c. Menghitung waktu tinggal (𝜏) 

𝜏 = 𝑍/𝜈 = 6,00/3,59 = 𝟏, 𝟔𝟕 detik 

10. Menghitung Tinggi Reaktor 

a. Menghitung Tebal Shell (𝑡𝑠) 
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Tekanan yang diijinkan (𝑓) = 13750 psi 

Efisiensi pengelasan (𝐸) = 0,8 (Double Welded Joint) 

Faktor korosi (𝐶) = 0,125 

Faktor keamanan = 10 % → 𝑃 = 1,1 × 15,7 × 14,7 = 253,9 psi 

𝑅𝑖𝑠 = 62,7/2 = 31,35 in 

𝑡𝑠 =
𝑃 ⋅ 𝑅𝑖𝑠

𝑓𝐸 − 0,6𝑃
+ 𝐶 =

253,9 × 31,35

(13750 × 0,8) − (0,6 × 253,9)
+ 0,125 = 𝟎, 𝟖𝟓𝟖 in 

Dipakai tebal Shell standar 1,0 in. 

b. Menghitung Tebal Head (𝑡ℎ) 

Direncanakan Head menggunakan bahan yang sama. Bentuk Elliptical Dished 

Head. 

𝑡ℎ =
𝑃 ⋅ 𝐷𝑠

2𝑓𝐸 − 0,2𝑃
+ 𝐶 =

253,9 × 62,7

2(13750)(0,8) − 0,2(253,9)
+ 0,125 = 𝟎, 𝟖𝟓 in 

Digunakan tebal Head standar 1,0 in. 

Tinggi Head (𝑂𝐴) = 𝑡ℎ + 𝑠𝑓 + 𝑏 (dengan sf = 2,5; r = 60, icr = 3¾) ≈ 14,5 in = 

36,83 cm 

c. Menghitung Tinggi Total Reaktor (𝑡𝑅) 

𝑡𝑅 = (2𝑂𝐴 + 𝑍) 

𝑡𝑅 = (2 × 36,83 + 600) = 673,66 cm = 6,74 m 

d. Menghitung Volume Reaktor 

Volume Head = 0,000076 ⋅ 𝐷𝑖𝑠
3 = 0,000076 ⋅ (62,7 × 2,54)3 = 307.728 cm³ = 

0,31 m³ 

Volume Vessel silinder = 
𝜋

4
𝐷𝑠

2𝑍 =
3,14

4
⋅ (1,593)2 ⋅ 6,00 = 11,95 m³ 

Volume reaktor total = 11,95 + (2 × 0,31) = 12,57 m³ 

Rangkuman 

Nama Reaktor 
  

Kode R-01 
  

Fungsi Mereaksikan Etilen dengan 

Oksigen menjadi Etilen Oksida 
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Jenis Fixed Bed Multi Tube 
  

Bahan Low-alloy steel SA – 285 grade 

C 

  

Dimensi 
   

Tinggi Reaktor 6,74 m Diameter 

Dalam Shell 

1,593 

m 

Volume Reaktor 12,57 m³ Tebal Shell 1,0 

inch 

Jumlah Tube 1.315 Tube Baffle Space 1,194 

m 

Panjang Tube 6,00 m Tinggi Head 0,368 

m 

Diameter 

Dalam Tube 

0,957 inch Tebal Head 1,0 

inch 

Diameter Luar 

Tube 

1,32 inch Volume Head 0,31 

m³ 

Katalis 
 

Reaksi 
 

Berat 1.770,81 kg Konversi 90,0 % 

Volume Katalis 1,11 m³ Selektivitas 

Reaksi I 

80,0 % 

Volume Bed 2,01 m³ Selektivitas 

Reaksi II 

20,0 % 

Temperatur 
   

Masuk 242,2 °C Keluar 254,4 

°C 

Tekanan 
   

Masuk 15,7 atm Keluar 14,3 

atm 
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B. ABSORBER 

WATER ABSORBER 

UMPAN & PRODUK ABSORBER 

UMPAN 
  

ABS

ORB

EN 

  
PRO

DUK 

ATAS 

  
PR

OD

UK 

BA

WA

H 

 

KOMP

ONEN 

mass

a 

(km

ol) 

kg/j

am 

Kom

pone

n 

m

as

sa 

(k

m

ol) 

kg/j

am 

Kom

ponen 

mass

a 

(km

ol) 

kg/j

am 

Ko

mpo

nen 

m

as

sa 

(k

m

ol) 

ETILEN 92,7

9727

333 

260

3,33

47 

Air 10

51

,2 

189

37,3

680 

Etilen 92,7

9727

333 

260

3,33

47 

Etile

n 

Oksi

da 

10

49

,0 

OKSIG

EN 

105,

8432

72 

338

6,77

30 

   
Oksig

en 

105,

8432

72 

338

6,77

30 

Air 12

66

,0 

ETILEN 

OKSID

A 

1051

,102

431 

463

04,2

154 

   
Etilen 

Oksid

a 

2,10

2431

01 

92,6

184 

Tota

l 

23

15

,0 

AIR 214,

8000

00 

386

9,62

20 

   
Air 0 0 

  

NITRO

GEN 

160,

0945

973 

448

4,79

40 

   
Nitrog

en 

160,

0945

973 

448

4,79

40 

  

ETANA 2,79

4874

852 

84,0

419 

   
Etana 2,79

4874

852 

84,0

419 
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METAN

A 

820,

1942

912 

131

58,3

770 

   
Metan

a 

820,

1942

912 

131

58,3

770 

  

HIDRO

GEN 

4,05

1356

367 

8,16

75 

   
Hidro

gen 

4,05

1356

367 

8,16

75 

  

KARBO

NDIOK

SIDA 

524,

5729

524 

230

85,9

311 

   
Karbo

ndiok

sida 

524,

5729

524 

230

85,9

311 

  

TOTAL 2976

,251

048 

969

85,2

566 

Total 10

51

,2 

189

37,3

680 

Total 1712

,451

048 

469

04,0

376 

  

Menghitung Z umpan 

T = 313 K 

P = 14 atm 

KOMP

ONEN 

YI T

C 

P

C 

T

R 

P

R 

B

O 

B' BP

C/

RT

C 

W Z YI 

X 

ZI 

B

M 

YI 

X 

B

M 

ETILE

N 

0,0

311

79 

28
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Menghitung Z off gas 

T = 303 K 

P = 14 atm 
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Menghitung diameter menara 

1. Menara Bawah 

Menghitung 𝐿/𝐺 (
𝜌𝐺

𝜌𝐿−𝜌𝐺
)

0,5

 

Laju alir gas masuk (G) = 96985,2566 kg/jam = 213815,8491 lb/jam 

Laju alir produk (L) = 69018,5870 kg/jam = 152159,8538 lb/jam 

P umpan = 14 atm = 205,8 psi 

T = 313 K = 563,4 R 

R = 10,73 ft³ psia/lbmol.°R 

𝜌𝐺 =
𝑃⋅𝐵𝑚

𝑍⋅𝑅⋅𝑇
= 1,2698 lb/cuft 
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Menghitung 𝜌𝐿 dan 𝜇 

𝜌 = 𝐴 ⋅ 𝐵−(1−𝑇/𝑇𝑐)𝑛
 gr/ml 

menghitung rho campuran 

KOMPO

NEN 

KM

OL 

XI ΡI 

(GR/

ML) 

XI.ΡI 
 

A B N TC 

(K) 

ETILEN 

OKSIDA 

1049,

0 

0,453

13 

0,9851

4 

0,446

39 

 
0,314

02 

0,282

53 

0,285

71 

469,

15 

AIR 1266,

0 

0,546

87 

0,9921

5 

0,542

57 

 
0,347

10 

0,274

00 

0,285

71 

647,

13 

JUMLAH 2315,

0 

  
0,988

96 

     

rho campuran = 988,96 kg/m³ 

= 61,73 lb/ft³ 

𝜌𝑎𝑖𝑟 = 62,24 lb/ft³ (pada T = 313 K) 

menghitung 𝜇 campuran 

log 𝑣 = 𝐴 + 𝐵/𝑇 + 𝐶𝑇 + 𝐷𝑇2 

KOMPONEN KMOL XI V (CP) V.X 

ETILEN OKSIDA 1049,0 0,45313 0,25143 0,11393 

AIR 1266,0 0,54687 0,65215 0,35663 

JUMLAH 2315,0 
  

0,47056 

𝜇 camp = 0,00031621 lb/ft s 

= 0,47056 cp 

Menghitung 𝐿/𝐺 (
𝜌𝐺

𝜌𝐿−𝜌𝐺
)

0,5

 = 0,1031 

Dengan menggunakan fig 9-13B (Ludwig vol 2) dapat ditentukan laju alir gas 

cross Section untuk absis 0,1031 didapat ordinat 0,091. 

Dengan menggunakan tabel 9- 23A Ludwig vol 2 halaman 161 dipilih jenis 

Packing Raschig Ring 2 in (ceramic) sehingga didapatkan Packing faktor (F) = 

65. 

𝜙 = 𝜌𝑎𝑖𝑟/𝜌𝑐𝑎𝑚𝑝𝑢𝑟𝑎𝑛 = 1,0082 
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𝐺′2 ⋅ 𝐹 ⋅ 𝜙 ⋅ 𝜇0,1

𝜌𝐺(𝜌𝐿 − 𝜌𝐺)𝑔𝑐
= 0,091 

𝐺′ = √
0,091⋅𝜌𝐺⋅(𝜌𝐿−𝜌𝐺)⋅𝑔𝑐

𝐹⋅𝜙⋅𝜇0,1  = 1,9114 lb/ft².detik 

Kondisi sebenarnya 60 % Flooding 

G' = 1,1468 lb/ft².detik = 4128,48 lb/ft².jam 

A = G/G' = 51,7904 ft² 

D = (4A / 𝜋)0,5 = 8,1205 ft 

2. Menara Atas 

Laju alir gas keluar (G) = 46904,0376 kg/jam = 103405,6508 lb/jam 

Laju alir absorben (L) = 18937,3680 kg/jam = 41749,7371 lb/jam 

P umpan = 14 atm = 205,8 psi 

T = 303 K = 545,4 R 

R = 10,73 ft³ psia/lbmol.°R 

𝜌𝐺 =
𝑃⋅𝐵𝑚

𝑍⋅𝑅⋅𝑇
 = 0,9991 lb/cuft 

Menghitung 𝐿/𝐺 (
𝜌𝐺

𝜌𝐿−𝜌𝐺
)

0,5

 = 0,0518 

Dengan menggunakan fig 9-13B (Ludwig vol 2) dapat ditentukan laju alir gas 

cross Section untuk absis 0,0518 didapat ordinat 0,135. 

Dengan menggunakan tabel 9- 23A Ludwig vol 2 halaman 161 dipilih jenis 

Packing Raschig Ring 2 in (ceramic) sehingga didapatkan Packing faktor (F) = 

65. 

𝜙 = 𝜌𝑎𝑖𝑟/𝜌𝑐𝑎𝑚𝑝𝑢𝑟𝑎𝑛 = 1,0000 

𝐺′2 ⋅ 𝐹 ⋅ 𝜙 ⋅ 𝜇0,1

𝜌𝐺(𝜌𝐿 − 𝜌𝐺)𝑔𝑐
= 0,135 

𝐺′ = √
0,135⋅𝜌𝐺⋅(𝜌𝐿−𝜌𝐺)⋅𝑔𝑐

𝐹⋅𝜙⋅𝜇0,1
 = 2,0543 lb/ft².detik 

Kondisi sebenarnya 60 % Flooding 

G' = 1,2325 lb/ft².detik = 4437,0 lb/ft².jam 

A = G/G' = 23,3053 ft² 
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D = (4A / 𝜋)0,5 = 5,4471 ft = 1,6602 m 

Diambil harga diameter yang terbesar = 8,1205 ft = 2,4751 m 

Diambil harga diameter lebih dari 3 ft namun dikarenakan kapasitas besar 

digunakan distribusi bed = 8,1205 ft 

3. Menghitung tinggi Packing 

Menghitung harga Δ𝑃 lm (long mean) 

Δ𝑃 lm =
𝑌1 − 𝑌2

ln(𝑌1/𝑌2)
 

Y1 = tekanan parsial gas etilen oksida masuk = 4,9442 atm 

Y2 = tekanan parsial gas etilen oksida keluar = 0,0171 atm 

Δ𝑃 lm =
4,9442−0,0171

ln(4,9442/0,0171)
 = 0,8692 atm 

Menghitung bagian Packing yang terbasahi (fa) 

L' = L / A = 2937,9947 lb/jam.ft² 

G' = G / A = 4128,4800 lb/jam.ft² 

T0 = 293 K, T1 = 313 K, P0 = 14 atm, P1 = 14 atm 

fa = 0,24 ⋅ (𝐿′/𝐺′)0,28 = 0,2186 

Menghitung KgA 

KgA diket = 0,0069 ⋅ 𝑇1,5(1/𝑀𝐴 + 1/𝑀𝐵)0,5/ (𝑃(𝑉𝐴
0,33 − 𝑉𝐵

0,33)
0,5

) = 2,3334 

lbmol/jam.ft³ atm 

KgA dicari = KgA diket ⋅ (
𝑇1

1,5/𝑃1

𝑇0
1,5/𝑃0

)
0,56

 = 2,4671 lbmol/jam.ft³ atm 

Z = 
𝑁

KgA⋅fa⋅𝐴⋅Δ𝑃 lm
 

(N mol EO diserap = 1049,0 kmol/jam = 2312,65 lbmol/jam) 

Z = 95,5718 ft = 29,1303 m 

Untuk jenis Raschig Rings tinggi Packing bed maximum tiga kali diameter 

menara 

jumlah bed = Z / (D * 3) = 3,9232 ~ 4 bed 

Tinggi Packing per bed = 23,8929 ft = 7,2825 m 

4. Menghitung tebal Shell 
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Bahan konstruksi Shell yang dipilih adalah karbon steel tipe SA-283 Grade C 

dengan spesifikasi: 

Allowable Stress (f) = 25.500 psi 

Efisiensi pengelasan (E) = 0,85 

Faktor korosi (C) = 0,125 in 

P perancangan = 14 atm = 205,8 psi 

Diameter puncak menara = 8,1205 ft = 97,446 in 

Jari-jari menara (r) = D/2 = 48,723 in 

tebal Shell (ts) = 
𝑃⋅𝑟

𝑓⋅𝐸−0,6⋅𝑃
+ 𝐶 = 0,589 in 

maka dipakai tebal Shell standar: 5/8 in = 0,625 in 

Menentukan tebal Head kolom 

Bahan yang digunakan sama dengan bahan yang digunakan untuk Shell dan 

dipilih Head jenis Torispherical Dished Head (Brownell, hal 89) 

ID = 97,446 in 

OD = (ID) + 2.ts = 98,696 in 

Dipilih OD standar = 100 in 

icr = 6 in 

r = 100 in 

w = 0,25 (3 + √
𝑟𝑐

𝑖𝑐𝑟
) = 1,770 in 

sehingga 

th = 
𝑃⋅𝑟⋅𝑤

2⋅𝑓⋅𝐸−0,2⋅𝑃
+ 𝐶 = 0,965 in 

maka dipakai tebal Head standar: 1 in = 1,000 in 

Menentukan tinggi Head kolom 

Dari Brownell, Table 5.6, hal 88 untuk th 1 in diperoleh: 

Sf dipilih (1,5-2,5) = 2,5 in 

AB = (ID/2) - icr = 42,723 in 

BC = rc – icr = 94 in 
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b = rc – (𝐵𝐶2 − 𝐴𝐵2)0,5 = 16,211 in 

tinggi Head = b + th + sf = 19,711 in = 0,500 m = 1,642 ft 

Menentukan Tinggi Absorber 

Total tinggi Absorber = tinggi Packing + 2 ⋅ tinggi_Head = 98,855 ft = 30,131 m 

Ringkasan 

FUNGSI = MENYERAP ETILEN OKSIDA DENGAN 

SOLVENT AIR 

TIPE = Packing Tower 

BAHAN = karbon steel tipe SA-283 (grade C) 

DIAMETER MENARA = 8,1205 ft (97,446 in) 

JENIS PACKING = Raschig Rings 

JUMLAH BED = 4 

TINGGI PACKING 

PER BED 

= 23,89 ft 

TEBAL SHELL 

STANDART 

= 0,625 in 

TEBAL HEAD 

STANDART 

= 1,00 in 

TINGGI HEAD TOTAL = 19,71 in 

TINGGI ABSORBER = 98,85 ft 
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CO2 ABSORBER 

UMPAN & PRODUK ABSORBER 
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Menghitung Z umpan T = 383 K 

P = 14 atm 

KOMP

ONEN 

YI T

C 

P

C 

T

R 

P

R 

B

O 

B' BP

C/R

TC 

W Z YI 

X 

ZI 

B

M 

YI 

X 

B

M 

ETILE

N 

0,0

541

90 

28

2,

36 

50

,4

97 

1,3

56

42 

0,2

77

24 

-

0,1

76

11 

0,0

91

20 

-

0,1

682

6 

0,

0

8

6 

0,9

65

61 

0,0

52

33 

28

,0

54 

1,5

20

24 

OKSIG

EN 

0,0

618

08 

15

4,

58 

50

,1

36 

2,4

77

68 

0,2

79

24 

-

0,0

15

82 

0,1

35

19 

-

0,0

129

8 

0,

0

2

1 

0,9

98

54 

0,0

61

72 

31

,9

98 

1,9

77

73 

ETILE

N 

OKSID

A 

0,0

012

28 

46

9,

15 

70

,9

95 

0,8

16

37 

0,1

97

20 

-

0,5

00

84 

-

0,2

64

28 

-

0,5

423

3 

0,

1

5

7 

0,8

69

00 

0,0

01

07 

44

,0

53 

0,0

54

09 

NITRO

GEN 

0,0

934

89 

12

6,

20 

33

,9

40 

3,0

34

86 

0,4

12

49 

0,0

11

57 

0,1

37

38 

0,0

166

5 

0,

0

3

7 

1,0

02

26 

0,0

93

70 

28

,0

13 

2,6

18

90 

ETANA 0,0

016

32 

30

5,

42 

48

,2

83 

1,2

54

01 

0,2

89

96 

-

0,2

10

79 

0,0

72

52 

-

0,2

041

9 

0,

0

9

1 

0,9

52

79 

0,0

01

56 

30

,0

70 

0,0

49

08 

METAN

A 

0,4

789

59 

19

0,

58 

45

,7

97 

2,0

09

66 

0,3

05

70 

-

0,0

55

14 

0,1

29

83 

-

0,0

542

3 

0,

0

0

7 

0,9

91

75 

0,4

75

01 

16

,0

43 

7,6

83

94 



170 

 

HIDRO

GEN 

0,0

023

66 

33

,1

8 

12

,9

77 

11,

54

31 

1,0

78

83 

0,0

74

57 

0,1

38

99 

0,0

745

7 

0 1,0

00

00 

0,0

02

37 

2,

01

6 

0,0

04

77 

KARBO

NDIOK

SIDA 

0,3

063

29 

30

4,

19 

72

,8

35 

1,2

59

08 

0,1

92

22 

-

0,2

08

90 

0,0

73

64 

-

0,1

923

2 

0,

2

2

5 

0,9

70

64 

0,2

97

34 

44

,0

09 

13,

48

12

2 

TOTAL 
          

0,9

85

07 

 
27,

39

00 

Menghitung Z off gas 

T = 383 K 

P = 14 atm 
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Menghitung diameter menara 

1. Menara Bawah 

Menghitung L/G ( 𝜌𝐺  / (𝜌𝐿 − 𝜌𝐺)0,5 ) 

Laju alir gas masuk (G) = 46903,97 kg/jam = 103405,43 lb/jam 

Laju alir produk (L) = 175875,62 kg/jam = 387738,91 lb/jam 

P umpan = 14 atm = 205,8 psi 

T = 383 K = 689,4 R 

R = 10,73 ft3psia/lbmol.oR 

𝜌𝐺 =
𝑃⋅𝐵𝑚

𝑍⋅𝑅⋅𝑇
 = 0,7736 lb/cuft 

Menghitung 𝜌𝐿 dan 𝜇 untuk pelarut Benfield 

Asumsi densitas larutan campuran Benfield (K2CO3, KHCO3, dll dalam air): 

rho campuran = 1180 kg/m3 

= 73,66 lb/ft3 

𝜌 air = 62,40 lb/ft3 

T = 383 K 

Menghitung 𝜇 campuran 

𝜇 camp = 0,000672 lb/ft s 

= 1,0 cp 
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Menghitung L/G ( 𝜌𝐺  / (𝜌𝐿 − 𝜌𝐺)0,5 ) = 0,3863 

Dengan menggunakan fig 9-13B (Ludwig vol 2) dapat ditentukan laju alir gas 

cross Section untuk absis 0,3863 didapat ordinat 0,050 

Dengan menggunakan tabel 9- 23A Ludwig vol 2 halaman 161 dipilih jenis 

Packing Raschig Ring 2 in (ceramic) sehingga didapatkan Packing faktor (F) = 65 

𝜙 = 𝜌𝑎𝑖𝑟/𝜌𝑐𝑎𝑚𝑝𝑢𝑟𝑎𝑛 = 0,847 

G'^2 . F . 𝜙 . 𝜇0,1 / (𝜌𝐺(𝜌𝐿 − 𝜌𝐺)𝑔𝑐) = 0,050 

G' = 0,050 x 𝜌𝐺(𝜌𝐿 − 𝜌𝐺)𝑔𝑐 / (F x 𝜙 x 𝜇0,1) 

G' = 1,2835 lb/ft2.detik 

Kondisi sebenarnya 60 % floading 

G' = 0,7701 lb/ft2.detik 

A = G/G' = 37,2996 ft2 

D = (4A / 𝜋)0,5 = 6,8914 ft 

2. Menara Atas 

Laju alir gas keluar (G) = 23841,13 kg/jam = 52560,63 lb/jam 

Laju alir absorben (L) = 320904,28 kg/jam = 707471,99 lb/jam 

P umpan = 14 atm = 205,8 psi 

T = 383 K = 689,4 R 

R = 10,73 ft3psia/lbmol.oR 

𝜌𝐺 =
𝑃⋅𝐵𝑚

𝑍⋅𝑅⋅𝑇
 = 0,5630 lb/cuft 

Menghitung L/G ( 𝜌𝐺  / (𝜌𝐿 − 𝜌𝐺)0,5 ) = 1,1812 

Dengan menggunakan fig 9-13B (Ludwig vol 2) dapat ditentukan laju alir gas 

cross Section untuk absis 1,1812 didapat ordinat 0,015 

Dengan menggunakan tabel 9- 23A Ludwig vol 2 halaman 161 dipilih jenis 

Packing Raschig Ring 2 in (ceramic) sehingga didapatkan Packing faktor (F) = 65 

𝜙 = 𝜌𝑎𝑖𝑟/𝜌𝑐𝑎𝑚𝑝𝑢𝑟𝑎𝑛 = 0,847 

G'^2 . F . 𝜙 . 𝜇0,1 / (𝜌𝐺(𝜌𝐿 − 𝜌𝐺)𝑔𝑐) = 0,015 

G' = 0,015 x 𝜌𝐺(𝜌𝐿 − 𝜌𝐺)𝑔𝑐 / (F x 𝜙 x 𝜇0,1) 

G' = 0,6006 lb/ft2.detik 
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Kondisi sebenarnya 60 % floading 

G' = 0,3603 lb/ft2.detik 

A = G/G' = 40,5170 ft2 

D = (4A / 𝜋)0,5 = 7,1825 ft = 2,1892 m 

Diambil harga diameter yang terbesar = 7,1825 ft = 2,1892 m 

Diambil harga diameter lebih dari 3 ft namun dikarenakan kapasitas besar 

digunakan distribusi bed = 7,1825 ft 

3. Menghitung tinggi Packing 

Menghitung harga Δ𝑃 lm (long mean) 

Δ𝑃 lm = (Y1 – Y2) / ln (Y1/Y2) 

Y1 = tekanan parsial gas CO2 masuk = 4,2886 atm 

Y2 = tekanan parsial gas CO2 keluar = 0,0062 atm 

Δ𝑃 lm = (Y1 – Y2) / ln (Y1/Y2) = 0,6546 atm 

Menghitung bagian Packing yang terbasahi (fa) 

T0 = 293 K = 527,4 R 

T1 = 383 K = 689,4 R 

P = 14 atm 

L' = L / A = 17461,12 lb/jam.ft2 

G' = G / A = 2552,15 lb/jam.ft2 

fa = 0,24 x (L'/G')0,28 = 0,4112 

Menghitung KgA 

KgA diket = 2,33346 lbmol/jam.ft3 atm 

KgA dicari = 2,72874 lbmol/jam.ft3 atm 

Z = N / (KgA x fa x A x Δ𝑃 lm) 

(N = mol CO2 terserap = 524,048 kmol/jam = 1155,33 lbmol/jam) 

Z = 38,8238 ft 

Untuk jenis Raschig Rings tinggi Packing bed maximum tiga kali diameter 

menara 

jumlah bed = Z / (D * 3) = 1,80 ~ 2 
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Tinggi Packing per bed = 19,4119 ft = 5,9168 m 

4. Menghitung tebal Shell 

Bahan konstruksi Shell yang dipilih adalah karbon steel tipe SA-283 Grade C 

dengan spesifikasi : 

Allowable Stress (f) = 25.500 psi 

Efisiensi pengelasan (E) = 0,85 

Faktor korosi (C) = 0,125 in 

P perancangan = 14 atm = 205,8 psi 

Diameter puncak menara = 7,1825 ft = 86,19 in 

Jari-jari menara (r) = D/2 = 43,095 in 

tebal Shell (ts) = ((P.r)/(f.E-0,6.P)) + C = 0,537 in 

maka dipakai tebal Shell standar : 5/8 in = 0,625 in 

Menentukan tebal Head kolom 

Bahan yang digunakan sama dengan bahan yang digunakan untuk Shell dan 

dipilih Head jenis Torispherical Dished Head (Brownell, hal 89) 

ID = 86,19 in 

OD = (ID)s + 2.ts = 87,44 in 

Dipilih OD standar = 90 in 

icr = 5,50 in 

r = 90 in 

w = 0,25 (3 + (rc/icr)0,5) = 1,76 in 

sehingga 

th = ((P.r.w) / (2.f.E-0,2.P)) + C = 0,877 in 

maka dipakai tebal Head standar : 1 in = 1,00 in 

Menentukan tinggi Head kolom 

Dari Brownell, Table 5.6, hal 88 untuk th 1 in diperoleh : 

Sf dipilih (1,5-2,5) = 2,5 in 

AB = (ID/2) - icr = 37,595 in 

BC = rc – icr = 84,5 in 
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b = rc – (BC2 – AB2)0,5 = 14,33 in 

tinggi Head = b + th + sf = 17,83 in = 0,45 m = 1,48 ft 

Menentukan Tinggi Absorber 

Total tinggi Absorber = tinggi Packing + 2.th (tinggi Head) = 41,78 ft = 12,73 m 

Ringkasan 

FUNGSI = MENYERAP GAS KARBONDIOKSIDA (CO2) 

DENGAN SOLVENT BENFIELD 

TIPE = Packing Tower 

BAHAN = karbon steel tipe SA-283 (grade C) 

DIAMETER 

MENARA 

= 7,1825 ft (86,19 in) 

JENIS PACKING = Raschig Rings 

JUMLAH BED = 2 

TINGGI PACKING 

PER BED 

= 19,41 ft 

TEBAL SHELL 

STANDART 

= 0,625 in 

TEBAL HEAD 

STANDART 

= 1,00 in 

TINGGI HEAD 

TOTAL 

= 17,83 in 

TINGGI 

ABSORBER 

= 41,78 ft 
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C. POMPA OKSIGEN CAIR 

Kode : P-01 

Tipe : Pompa Sentrifugal 

Fungsi : Mengalirkan Oksigen Cair (beserta sedikit fasa nitrogen cair) dari tangki 

penyimpanan menuju Vaporizer. 

Tujuan : 

1. Menentukan tipe pompa 

2. Menentukan bahan konstruksi pompa 

3. Menghitung tenaga pompa 

4. Menghitung tenaga motor 

Langkah Perancangan : 

1. Menentukan Tipe Pompa 

Dalam perancangan ini dipilih pompa sentrifugal dengan pertimbangan : 

• Dapat digunakan untuk kapasitas 15 - 5000 gpm. 

• Konstruksinya sederhana, harganya relatif murah dan banyak tersedia di 

pasaran. 

• Kecepatan putarannya stabil. 

• Biaya perawatan paling murah dibandingkan dengan tipe pompa lain. 

(Peters, hal.521) 

2. Menentukan Bahan Konstruksi Pompa 

Bahan konstruksi yang dipilih adalah Austenitic Stainless Steel SA-240 Type 

304 karena : 

• Tahan terhadap suhu kriogenik operasi oksigen cair yang sangat rendah (-

185 °C / -301 °F) tanpa menjadi getas. 

• Memiliki ketahanan korosi yang sangat baik. 

• Kompatibel secara material dan aman untuk kontak langsung dengan 

oksigen murni (tidak reaktif). 

3. Menghitung Tenaga Pompa 

a. Menghitung Laju Alir Fluida 

Perhitungan massa total berdasarkan data masuk: 



177 

 

• Massa Oksigen = 955,765 kmol/jam × 32 kg/kmol = 30.584,48 kg/jam 

• Massa Nitrogen = 4,80 kmol/jam × 28 kg/kmol = 134,40 kg/jam 

Kapasitas (m) = 30.718,88 kg/jam = 67.723,5 lb/jam 

Densitas (𝜌) O₂ cair (pada 88 K) = 1.141 kg/m³ = 71,23 lb/ft³ 

Debit pemompaan (𝑞𝑓) = 𝑚/𝜌 

𝑞𝑓 = 67.723,5/71,23 = 950,77 ft³/jam = 0,264 ft³/s 

Faktor keamanan = 10 % 

Kapasitas pemompaan sesungguhnya (𝑞𝑓) = 1,1 × 0,264 ft³/s = 0,290 ft³/s 

Viskositas fluida (𝜇) = 0,19 cP = 0,000128 lb/ft s 

b. Menghitung Diameter Optimal Pipa 

Asumsi : aliran fluida turbulen 𝑁𝑅𝑒 > 2100 , 𝐷𝑖 ≥ 1 in 

𝐷𝑖 𝑜𝑝𝑡𝑖𝑚𝑢𝑚 = 3,9 × 𝑄𝑓
0,45 × 𝜌0,13 

(Peters, hal. 496) 

𝐷𝑖 𝑜𝑝𝑡𝑖𝑚𝑢𝑚 = 3,9 × 0, 2900,45 × 71, 230,13 

𝐷𝑖 𝑜𝑝𝑡𝑖𝑚𝑢𝑚 = 3,90 in 

Dalam hal ini dipakai pipa standar (Faoust, App. C-6a) 

D nominal = 4 inch 

Schedule = 80 

Outside Diameter = 4,500 inch = 0,375 ft 

Inside Diameter = 3,826 inch = 0,3188 ft 

Inside Section Area = 0,07986 ft²  

c. Menghitung Kecepatan Linear Fluida  

𝑣 =
𝑞𝑓

𝐴
=

0,290

0,07986
= 3,63 ft/s 

d. Menghitung Bilangan Reynold 

𝑁𝑅𝑒 =
𝜌 × 𝑣 × 𝐷𝑖

𝜇
=

71,23 × 3,63 × 0,3188

0,000128
= 643.984 

e. Menentukan Faktor Friksi dalam Pipa 
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• Dari Appendix C-1 Faoust hal.140, untuk pipa jenis baja komersial pada D 

nominal 4 in diperoleh 𝜀/𝐷 = 0,00047. 

• Dari Appendix C-3 Faoust hal.544, untuk 𝑁𝑅𝑒 = 643.984 dan 𝜀/𝐷 =

0,00047 diperoleh faktor friksi (𝑓) = 0,017. 

f. Menghitung Panjang Ekuivalen (𝐿𝑒) 

Direncanakan sistem pemipaan terdiri dari : 

Model Pipa Jumlah L/D Le = ID × L/D × Jml 

(ft) 

Lurus Horizontal 
  

150,0 

Lurus Vertikal 
  

10,0 

Sharp edge entrance (k=0,5) 1 28 8,93 

Sharp edge exit (k=1) 1 57 18,17 

Standard tee with flow through 

branch 

1 60 19,13 

Standard elbow 90 degrees 1 30 9,56 

Gate Valve 1 13 4,14 

Check Valve 1 135 43,04 

Total Equivalent Length 
  

262,97 

g. Menghitung Kehilangan Energi Akibat Gesekan 

Dengan persamaan D’Arcys : 

Σ𝐹 = 𝑓 ×
𝑣2

2𝑔𝑐
×

Σ𝐿𝑒

𝐷
 

Σ𝐹 = 0,017 ×
3, 632

2 × 32,174
×

262,97

0,3188
= 2,88 lbf ft/lb 

h. Menghitung Tenaga Pompa 

Tenaga pompa per satuan massa dapat dihitung menggunakan persamaan 

Bernoulli : 

(−𝑤𝑓) = Δ𝑍
𝑔

𝑔𝑐
+

Δ𝑣2

2𝑔𝑐𝛼
+

Δ𝑃

𝜌
+ Σ𝐹 

dimana : 

−𝑤𝑓 = total Head (ft.lbf/lbm) 
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Δ𝑍 = beda elevasi (ft) 

𝑔 = percepatan gravitasi (ft/s²) 

𝑔𝑐 = percepatan gravitasi standar (ft/s²) 

Δ𝑣 = beda kecepatan linear fluida (ft/s) 

𝛼 = faktor koreksi terhadap tenaga kinetis 

Δ𝑃 = beda tekanan (lbf/ft²) 

𝜌 = densitas fluida (lb/ft³) 

• Menghitung static Head (Δ𝑍 × 𝑔/𝑔𝑐) 

Z1 (Suction static Head) = 1 ft 

Z2 (Discharge static Head) = 13 ft 

Δ𝑍 = 12 ft 

𝑔/𝑔𝑐 = 1 

Δ𝑍 × 𝑔/𝑔𝑐 = 12 ft.lbf/lb 

• Menghitung velocity Head 

Δ𝑣2

2𝑔𝑐
=

3, 632

2 × 32,174
= 0,205 ft.lbf/lb 

• Menghitung Pressure Head 

P1 = tekanan cairan dalam tangki = 1 atm 

P2 = tekanan cairan dalam Vaporizer = 16 atm 

Tekanan hidrostatis = 𝜌 × 𝑔/𝑔𝑐 × 𝑍2 

Tekanan hidrostatis = 71,23 lb/ft³ × 1 × 13 ft = 926,0 lbf/ft² 

P1 = (1 × 2116,2) lbf/ft² + 926,0 lbf/ft² = 3.042,2 lbf/ft² 

P2 = (16 × 2116,2) lbf/ft² + 926,0 lbf/ft² = 34.785,2 lbf/ft² 

Δ𝑃

𝜌
=

𝑃2 − 𝑃1

𝜌
=

34.785,2 − 3.042,2

71,23
= 445,64 ft.lbf/lb 

• Menghitung tenaga pompa persatuan massa (−𝑤𝑓) 

(−𝑤𝑓) = 12 + 445,64 + 0,205 + 2,88 = 460,725 ft.lbf/lb 

(Foust, Pers.20.16) 
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i. Menghitung BHP Teoritis 

𝑄 = 𝜌 × 𝑣 × 𝐴 = 71,23 × 3,63 × 0,07986 = 20,65 lb/s 

𝐵𝐻𝑃 = 𝑄 × (−𝑤𝑓) = 20,65 × 460,725 = 9.513,9 ft lb/s = 17,3 HP 

j. Menghitung BHP Aktual 

Kapasitas pompa (𝑞𝑓) = 0,290 ft³/det × 7,481 gal/ft³ × 60 det = 130,17 gal/mnt 

Dari Fig. 13-37 Peters hal.520 didapat efisiensi pompa (𝜂𝑝) = 70 % 

BHP aktual = BHP teoritis / 𝜂𝑝 = 17,3 / 0,70 = 24,7 HP 

Jadi digunakan pompa standar 25 HP. 

k. Menghitung Tenaga Motor 

Dari Fig. 13-38 Peters hal.521 untuk BHP = 24,7 didapat efisiensi motor (𝜂𝑚𝑜𝑡𝑜𝑟) 

= 88 % 

P motor = P aktual / 𝜂𝑚𝑜𝑡𝑜𝑟 = 24,7 / 0,88 = 28,06 HP 

Jadi digunakan motor standar 30 HP. 

Rangkuman 

Deskripsi Spesifikasi 

Nama Pompa Oksigen Cair 

Kode P-01 

Fungsi Mengalirkan oksigen cair dari tangki ke Vaporizer 

Tipe Pompa Sentrifugal 

Bahan Austenitic Stainless Steel SA-240 Type 304 

Kapasitas 67.723,5 lb/jam 

Dimensi Pipa 
 

Diameter Nominal 4 in 

Schedule Number 80 

Diameter Dalam 3,826 in 

Diameter Luar 4,500 in 

Tenaga 
 

Pompa 25 HP 

Motor 30 HP 
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C. POMPA ETILEN 

Kode : P-01 

Tipe : Pompa Sentrifugal 

Fungsi : Mengalirkan Etilen dari tangki penyimpanan menuju Vaporizer. 

Tujuan : 

1. Menentukan tipe pompa 

2. Menentukan bahan konstruksi pompa 

3. Menghitung tenaga pompa 

4. Menghitung tenaga motor 

Langkah perancangan : 

1. Menentukan Tipe Pompa 

Dalam perancangan ini dipilih pompa sentrifugal dengan pertimbangan : 

• Dapat digunakan untuk kapasitas 15 - 5000 gpm. 

• Konstruksinya sederhana, harganya relatif murah dan banyak tersedia di 

pasaran. 

• Kecepatan putarannya stabil 

• Biaya perawatan paling murah dibandingkan dengan tipe pompa lain. 

(Peters, hal.521) 

2. Menentukan Bahan Konstruksi Pompa 

Bahan konstruksi yang dipilih adalah Low Alloy Steel SA 353 karena : 

• Tahan korosi 

• Memiliki batas tekanan yang diijinkan besar (s.d 22500 psi) 

• Memiliki batas suhu yang diijinkan besar (-65 °F – 650 °F), sehingga 

aman dan sesuai untuk menahan kondisi operasi etilen cair pada suhu 234 

K (-39 °C / -38,2 °F). 

3. Menghitung Tenaga Pompa 

a. Menghitung Laju Alir Fluida 

(Perhitungan massa total dari komposisi gas) 

• Massa Etilen = 837,959 kmol/jam × 28,05 kg/kmol = 23.504,76 kg/jam 

• Massa Etana = 0,080 kmol/jam × 30,07 kg/kmol = 2,41 kg/jam 
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• Massa Metana = 0,420 kmol/jam × 16,04 kg/kmol = 6,74 kg/jam 

Kapasitas (m) = 23.513,91 kg/jam = 51.839,2 lb/jam 

Densitas (𝜌) = 460,8 kg/m³ = 28,8 lb/ft³ 

Debit pemompaan (𝑞𝑓) = m / 𝜌 = 

= 51.839,2 / 28,8 = 1.800 ft³/jam = 0,500 ft³/s 

Faktor keamanan = 10 % 

Kapasitas pemompaan sesungguhnya (𝑞𝑓) = 1,1 × 0,500 ft³/s = 0,550 ft³/s 

Viskositas fluida = 0,00081 lb/ft s  

b. Menghitung Diameter Optimal Pipa Asumsi : aliran fluida turbulen N Re > 

2100 , Di ≥ 1 in 

Di optimum = 3,9 × 𝑞𝑓
0,45 × 𝜌0,13 (Peters, hal. 496) 

= 3,9 × 0, 5500,45 × 28, 80,13 

= 4,60 in  

Dalam hal ini dipakai pipa standar (Faoust, App. C-6a) 

D nominal = 5 inch 

Schedule = 80 

Outside Diameter = 5,563 inch = 0,464 ft 

Inside Diameter = 4,813 inch = 0,401 ft 

Inside Section Area = 0,1263 ft² 

c. Menghitung Kecepatan Linear Fluida 

𝑣 = 𝑞𝑓/𝐴 = 0,550/0,1263 = 4,35 ft/s 

d. Menghitung Bilangan Reynold 

𝑁𝑅𝑒 = (𝜌 × 𝑣 × 𝐷𝑖)/𝜇 = (28,8 × 4,35 × 0,401)/0,00081 = 62.021,3 

e. Menentukan Faktor Friksi dalam Pipa 

• Dari Appendix C-1 Faoust hal.140, untuk pipa jenis baja komersial pada D 

nominal 5 in diperoleh 𝜀/𝐷 = 0,00037. 

• Dari Appendix C-3 Faoust hal.544, untuk 𝑁𝑅𝑒 = 62.021,3 dan 𝜀/𝐷 = 

0,00037 diperoleh faktor friksi (f) = 0,021. 

f. Menghitung Panjang Ekuivalen (Le) 
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Direncanakan sistem pemipaan terdiri dari : 

MODEL PIPA JUMLAH L/D LE=ID.L/D.JML 

(FT) 

LURUS HORIZONTAL 
  

150,0 

LURUS VERTIKAL 
  

10,0 

SHARP EDGE ENTRANCE 

(K=0,5) 

1 28 11,2 

SHARP EDGE EXIT (K=1) 1 57 22,9 

STANDARD TEE WITH FLOW 

THROUGH BRANCH 

1 60 24,1 

STANDARD ELBOW 90 

DEGREES 

1 30 12,0 

GATE VALVE 1 13 5,2 

CHECK VALVE 1 135 54,1 

TOTAL EQUIVALENT LENGTH 
  

289,5 

g. Menghitung Kehilangan Energi Akibat Gesekan 

Dengan persamaan D’Arcys : 

Σ𝐹 = 𝑓 × (𝑣2/2𝑔𝑐) × (Σ𝐿𝑒/𝐷) = 0,021 × (4, 352/(2 × 32,174)) ×

(289,5/0,401) = 4,46 lbf ft/lb 

h. Menghitung Tenaga Pompa 

Tenaga pompa per satuan massa dapat dihitung menggunakan persamaan 

Bernaulli : 

(−𝑤𝑓) = Δ𝑧(𝑔/𝑔𝑐) + (Δ𝑣2/2𝑔𝑐𝛼) + (Δ𝑃/𝜌) + Σ𝐹 

dimana : 

-wf = total Head (ft.lbf/lbm) 

Δz = beda elevasi (ft) 

g = percepatan gravitasi (ft/jam²) (Catatan konversi: dihitung dalam satuan ft/s² 

konvensional) 

gc = percepatan gravitasi standar (ft/jam²) 

Δv = beda kecepatan linear fluida (ft/jam) 

𝛼 = faktor koreksi terhadap tenaga kinetis 
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ΔP = beda tekanan (lbf/ft²) 

𝜌 = densitas fluida (lb/ft³) 

• Menghitung static Head (Δz . g/gc) 

Z1 (Suction static Head) = 1 

Z2 (Discharge static Head) = 13 

ΔZ = 12 

g/gc = 1 

ΔZ × g/gc = 12 

• Menghitung velocity Head 

(Δ𝑣2/2𝑔𝑐) = 4, 352/(2 × 32,174) = 0,29 

• Menghitung Pressure Head 

P1 = tekanan cairan dalam tangki = 15 atm 

P2 = tekanan cairan dalam Vaporizer = 16 atm 

Tekanan hidrostatis = 𝜌 × (𝑔/𝑔𝑐) × 𝑍2 

= 28,8 lb/ft³ x 1 x 13 ft = 374,4 lbf / ft² 

P1 = (15 x 2116,63) lbf/ft² + 374,4 lbf/ft² = 32.123,85 lbf/ft² 

P2 = (16 x 2116,63) lbf/ft² + 374,4 lbf/ft² = 34.240,48 lbf/ft² 

Δ𝑃/𝜌 = (𝑃2 − 𝑃1)/𝜌 = (34.240,48 − 32.123,85)/28,8 = 73,5 ft.lbf/lb 

• Menghitung tenaga pompa persatuan massa (-wf) 

(−𝑤𝑓) = Δ𝑧(𝑔/𝑔𝑐) + (Δ𝑃/𝜌) + (Δ𝑣2/2𝑔𝑐) + Σ𝐹 (Foust, Pers.20.16) 

= 12 + 73,5 + 0,29 + 4,46 = 90,25 ft.lbf/lb 

i. Menghitung BHP Teoritis 

Q = 𝜌 × 𝑣 × 𝐴 = 28,8 × 4,35 × 0,1263 = 15,82 lb/s 

BHP = Q × (-wf) / 550 = (15,82 × 90,25) / 550 = 2,6 HP 

j. Menghitung BHP Aktual 

Kapasitas pompa (𝑞𝑓) = 0,550 ft³/det x 7,481 gal/ft³ x 60 det 

= 246,9 gal/mnt 

Dari Fig. 13-37 Peters hal.520 didapat efisiensi pompa (𝜂𝑝) = 72 % 
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BHP aktual = BHP teoritis / 𝜂𝑝 

= 2,6 / 0,72 = 3,6 HP 

Jadi digunakan pompa standar 5 HP. 

k. Menghitung Tenaga Motor 

Dari Fig. 13-38 Peters hal.521 untuk BHP = 3,6 didapat 𝜂𝑚𝑜𝑡𝑜𝑟 = 85 % 

P motor = P aktual / 𝜂𝑚𝑜𝑡𝑜𝑟 

= 3,6 / 0,85 = 4,2 HP 

Jadi digunakan motor standar 5 HP. 

Rangkuman 

NAMA Pompa Etilen 

KODE P-01 

FUNGSI Mengalirkan etilen dari tangki ke Vaporizer 

TIPE Pompa Sentrifugal 

BAHAN Low Alloy Steel SA 353 

KAPASITAS 51.839,2 lb/jam 

DIMENSI PIPA 
 

DIAMETER 5 in 

DIAMETER DALAM 4,813 in 

SCHEDULE NUMBER 80 

DIAMETER LUAR 5,563 in 

TENAGA 
 

POMPA 5 HP 

MOTOR 5 HP 
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C. POMPA METANA CAIR 

Kode : P-01 

Tipe : Pompa Sentrifugal 

Fungsi : Mengalirkan Metana Cair dari tangki penyimpanan menuju Vaporizer. 

Tujuan : 

1. Menentukan tipe pompa 

2. Menentukan bahan konstruksi pompa 

3. Menghitung tenaga pompa 

4. Menghitung tenaga motor 

Langkah perancangan : 

1. Menentukan Tipe Pompa 

Dalam perancangan ini dipilih pompa sentrifugal dengan pertimbangan : 

• Dapat digunakan untuk kapasitas 15 - 5000 gpm. 

• Konstruksinya sederhana, harganya relatif murah dan banyak tersedia di 

pasaran. 

• Kecepatan putarannya stabil 

• Biaya perawatan paling murah dibandingkan dengan tipe pompa lain. 

(Peters, hal.521) 

2. Menentukan Bahan Konstruksi Pompa 

Bahan konstruksi yang dipilih adalah Austenitic Stainless Steel SA-240 Type 

304 (atau 9% Nickel Alloy Steel SA 353) karena : 

• Tahan korosi. 

• Memiliki batas tekanan yang diijinkan besar. 

• Tahan terhadap suhu kriogenik operasi metana cair yang sangat rendah (-

170 °C / -274 °F) tanpa mengalami kegetasan material (brittle fracture). 

3. Menghitung Tenaga Pompa 

a. Menghitung Laju Alir Fluida 

(Perhitungan massa total dari komposisi aliran masuk) 

• Massa Metana = 24,1866 kmol/jam × 16,04 kg/kmol = 387,95 kg/jam  

• Massa Hidrogen = 0,1215 kmol/jam × 2,016 kg/kmol = 0,25 kg/jam  
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Kapasitas (m) = 388,20 kg/jam = 855,83 lb/jam 

Densitas (𝜌) = 430,0 kg/m³ = 26,84 lb/ft³ 

Debit pemompaan (𝑞𝑓) = m / 𝜌 = 

= 855,83 / 26,84 = 31,88 ft³/jam = 0,00885 ft³/s 

Faktor keamanan = 10 % 

Kapasitas pemompaan sesungguhnya (𝑞𝑓) = 1,1 × 0,00885 ft³/s = 0,00974 ft³/s 

Viskositas fluida = 0,15 cP = 0,00010 lb/ft s  

b. Menghitung Diameter Optimal Pipa Asumsi : aliran fluida turbulen N Re > 

2100 , Di ≥ 1 in 

Di optimum = 3,9 × Qf 0,45 × 𝜌 0,13 (Peters, hal. 496) 

= 3,9 × 0,00974 0,45 × 26,84 0,13 

= 0,737 in 

Dalam hal ini dipakai pipa standar (karena Di ≥ 1 in) (Faoust, App. C-6a) 

D nominal = 1 inch 

Schedule = 80 

Outside Diameter = 1,315 inch = 0,1096 ft 

Inside Diameter = 0,957 inch = 0,07975 ft 

Inside Section Area = 0,00499 ft² 

c. Menghitung Kecepatan Linear Fluida 

v = qf / A = 0,00974 / 0,00499 = 1,95 ft/s 

d. Menghitung Bilangan Reynold 

N Re = (𝜌 × v × Di) / 𝜇 = (26,84 × 1,95 × 0,07975) / 0,00010 = 41.738 

e. Menentukan Faktor Friksi dalam Pipa 

• Dari Appendix C-1 Faoust hal.140, untuk pipa jenis baja komersial pada D 

nominal 1 in diperoleh 𝜀/D = 0,0018. 

• Dari Appendix C-3 Faoust hal.544, untuk N Re = 41.738 dan 𝜀/D = 0,0018 

diperoleh faktor friksi (f) = 0,027. 

f. Menghitung Panjang Ekuivalen (Le) 

Direncanakan sistem pemipaan terdiri dari : 
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MODEL PIPA JUMLAH L/D LE=ID.L/D.JML 

(FT) 

LURUS HORIZONTAL 
  

150,0 

LURUS VERTIKAL 
  

10,0 

SHARP EDGE ENTRANCE 

(K=0,5) 

1 28 2,23 

SHARP EDGE EXIT (K=1) 1 57 4,55 

STANDARD TEE WITH FLOW 

THROUGH BRANCH 

1 60 4,78 

STANDARD ELBOW 90 

DEGREES 

1 30 2,39 

GATE VALVE 1 13 1,04 

CHECK VALVE 1 135 10,77 

TOTAL EQUIVALENT LENGTH 
  

185,76 

g. Menghitung Kehilangan Energi Akibat Gesekan 

Dengan persamaan D’Arcys : 

ΣF = f × (v² / 2gc) × (ΣLe / D) = 0,027 × (1,95² / (2 × 32,174)) × (185,76 / 

0,07975) = 3,71 lbf ft/lb 

h. Menghitung Tenaga Pompa 

Tenaga pompa per satuan massa dapat dihitung menggunakan persamaan 

Bernaulli : 

(-wf) = Δz (g/gc) + (Δv² / 2gc 𝛼) + (ΔP/𝜌) + ΣF 

dimana : 

-wf = total Head (ft.lbf/lbm) 

Δz = beda elevasi (ft) 

g = percepatan gravitasi (ft/s²) 

gc = percepatan gravitasi standar (ft/s²) 

Δv = beda kecepatan linear fluida (ft/s) 

𝛼 = faktor koreksi terhadap tenaga kinetis 

ΔP = beda tekanan (lbf/ft²) 
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𝜌 = densitas fluida (lb/ft³) 

• Menghitung static Head (Δz.g/gc) 

Z1 (Suction static Head) = 1 

Z2 (Discharge static Head) = 13 

ΔZ = 12 

g/gc = 1 

ΔZ × g/gc = 12 

• Menghitung velocity Head 

(Δv² / 2gc) = 1,95² / (2 × 32,174) = 0,059 

• Menghitung Pressure Head 

P1 = tekanan cairan dalam tangki = 1 atm 

P2 = tekanan cairan dalam Vaporizer = 16 atm 

Tekanan hidrostatis = 𝜌 x g/gc x Z2 

= 26,84 lb/ft³ x 1 x 13 ft = 348,92 lbf / ft² 

P1 = (1 x 2116,2) lbf/ft² + 348,92 lbf/ft² = 2.465,12 lbf/ft² 

P2 = (16 x 2116,2) lbf/ft² + 348,92 lbf/ft² = 34.208,12 lbf/ft² 

ΔP / 𝜌 = (P2 - P1) / 𝜌 = (34.208,12 - 2.465,12) / 26,84 = 1.182,67 ft.lbf/lb 

• Menghitung tenaga pompa persatuan massa (-wf) 

(-wf) = Δz (g/gc) + (ΔP / 𝜌) + (Δv² / 2gc) + ΣF (Foust, Pers.20.16) 

= 12 + 1.182,67 + 0,059 + 3,71 = 1.198,44 ft.lbf/lb 

i. Menghitung BHP Teoritis 

Q = 𝜌 × v × A = 26,84 × 1,95 × 0,00499 = 0,261 lb/s 

BHP = Q × (-wf) = 0,261 × 1.198,44 = 312,79 ft lb/s = 0,57 HP 

j. Menghitung BHP Aktual 

Kapasitas pompa (qf) = 0,00974 ft³/det x 7,481 gal/ft³ x 60 det 

= 4,37 gal/mnt 

Dari Fig. 13-37 Peters hal.520 (diekstrapolasi untuk laju alir kecil) didapat 

efisiensi pompa (𝜂p) = 40 % 
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BHP aktual = BHP teoritis / 𝜂p 

= 0,57 / 0,40 = 1,42 HP 

Jadi digunakan pompa standar 2 HP. 

k. Menghitung Tenaga Motor 

Dari Fig. 13-38 Peters hal.521 untuk BHP = 1,42 didapat 𝜂 motor = 80 % 

P motor = P aktual / 𝜂 motor 

= 1,42 / 0,80 = 1,77 HP 

Jadi digunakan motor standar 2 HP. 

Rangkuman 

DESKRIPSI DETAIL 

NAMA Pompa Metana Cair 

KODE P-01 

FUNGSI Mengalirkan metana dari tangki ke Vaporizer 

TIPE Pompa Sentrifugal 

BAHAN Austenitic Stainless Steel SA-240 Type 304 

KAPASITAS 855,83 lb/jam 

DIMENSI PIPA 
 

DIAMETER NOMINAL 1 in 

DIAMETER DALAM 0,957 in 

SCHEDULE NUMBER 80 

DIAMETER LUAR 1,315 in 

TENAGA 
 

POMPA 2 HP 

MOTOR 2 HP 
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C. POMPA LARUTAN BENFIELD 

Kode : P-01 

Tipe : Pompa Sentrifugal 

Fungsi : Mengalirkan larutan benfield dari bottom Stripper S-01 menuju menara 

CO2 Absorber yang melewati HE-07. 

Tujuan : 

1. Menentukan tipe pompa 

2. Menentukan bahan konstruksi pompa 

3. Menghitung tenaga pompa 

4. Menghitung tenaga motor 

Langkah perancangan : 

1. Menentukan Tipe Pompa 

Dalam perancangan ini dipilih pompa sentrifugal dengan pertimbangan : 

• Dapat digunakan untuk kapasitas 15 - 5000 gpm. 

• Konstruksinya sederhana, harganya relatif murah dan banyak tersedia di 

pasaran. 

• Kecepatan putarannya stabil 

• Biaya perawatan paling murah dibandingkan dengan tipe pompa lain. 

(Peters, hal.521) 

2. Menentukan Bahan Konstruksi Pompa 

Bahan konstruksi yang dipilih adalah Austenitic Stainless Steel Type 304L 

karena : 

• Tahan korosi terhadap bahan kimia campuran kalium karbonat dan amina 

(benfield solution) pada suhu operasi tinggi. 

• Memiliki batas tekanan yang diijinkan besar. 

• Memiliki batas suhu yang diijinkan sangat besar, sesuai untuk menangani 

fluida cair pada temperatur tinggi (180 °C / 453 K). 

3. Menghitung Tenaga Pompa 

a. Menghitung Laju Alir Fluida 

(Kalkulasi massa dihitung dari pengalian massa molar dengan kmol untuk 

masing-masing komponen: Air, K2CO3, V2O5, dan DEA) 
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Kapasitas (m) = 320.895,45 kg/jam = 707.452,52 lb/jam 

Densitas (𝜌) = 1.150,0 kg/m³ = 71,79 lb/ft³ 

Debit pemompaan (𝑞𝑓) = m / 𝜌 = 

= 707.452,52 / 71,79 = 9.854,47 ft³/jam = 2,737 ft³/s 

Faktor keamanan = 10 % 

Kapasitas pemompaan sesungguhnya (𝑞𝑓) = 1,1 × 2,737 ft³/s = 3,011 ft³/s 

Viskositas fluida (𝜇) = 0,000336 lb/ft s 

b. Menghitung Diameter Optimal Pipa Asumsi : aliran fluida turbulen N Re > 

2100 , Di ≥ 1 in 

Di optimum = 3,9 × Qf 0,45 × 𝜌 0,13 (Peters, hal. 496) 

= 3,9 × 3,011 0,45 × 71,79 0,13 

= 11,16 in 

Dalam hal ini dipakai pipa standar (Faoust, App. C-6a) 

D nominal = 12 inch 

Schedule = 80 

Outside Diameter = 12,750 inch = 1,0625 ft 

Inside Diameter = 11,374 inch = 0,9478 ft 

Inside Section Area = 0,7058 ft² 

c. Menghitung Kecepatan Linear Fluida 

v = qf / A = 3,011 / 0,7058 = 4,26 ft/s 

d. Menghitung Bilangan Reynold 

N Re = (𝜌 × v × Di) / 𝜇 = (71,79 × 4,26 × 0,9478) / 0,000336 = 862.906,6 

e. Menentukan Faktor Friksi dalam Pipa 

• Dari Appendix C-1 Faoust hal.140, untuk pipa jenis baja komersial pada D 

nominal 12 in diperoleh 𝜀/D = 0,00015. 

• Dari Appendix C-3 Faoust hal.544, untuk N Re = 862.906,6 dan 𝜀/D = 

0,00015 diperoleh faktor friksi (f) = 0,015. 

f. Menghitung Panjang Ekuivalen (Le) 

Direncanakan sistem pemipaan terdiri dari : 
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MODEL PIPA JUMLAH L/D LE=ID.L/D.JML 

(FT) 

LURUS HORIZONTAL 
  

150,0 

LURUS VERTIKAL 
  

10,0 

SHARP EDGE ENTRANCE 

(K=0,5) 

1 28 26,5 

SHARP EDGE EXIT (K=1) 1 57 54,0 

STANDARD TEE WITH FLOW 

THROUGH BRANCH 

1 60 56,9 

STANDARD ELBOW 90 

DEGREES 

1 30 28,4 

GATE VALVE 1 13 12,3 

CHECK VALVE 1 135 127,9 

TOTAL EQUIVALENT LENGTH 
  

466,0 

g. Menghitung Kehilangan Energi Akibat Gesekan 

Dengan persamaan D’Arcys : 

ΣF = f × (v² / 2gc) × (ΣLe / D) = 0,015 × (4,26² / (2 × 32,174)) × (466,0 / 0,9478) 

= 2,08 lbf ft/lb 

h. Menghitung Tenaga Pompa 

Tenaga pompa per satuan massa dapat dihitung menggunakan persamaan 

Bernaulli : 

(-wf) = Δz (g/gc) + (Δv² / 2gc 𝛼) + (ΔP/𝜌) + ΣF 

dimana : 

-wf = total Head (ft.lbf/lbm) 

Δz = beda elevasi (ft) 

g = percepatan gravitasi (ft/jam²) 

gc = percepatan gravitasi standar (ft/jam²) 

Δv = beda kecepatan linear fluida (ft/jam) 

𝛼 = faktor koreksi terhadap tenaga kinetis 

ΔP = beda tekanan (lbf/ft²) 
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𝜌 = densitas fluida (lb/ft³) 

• Menghitung static Head (Δz.g/gc) 

Z1 (Suction static Head) = 1 

Z2 (Discharge static Head) = 13 

ΔZ = 12 

g/gc = 1 

ΔZ × g/gc = 12 

• Menghitung velocity Head 

(Δv² / 2gc) = 4,26² / (2 × 32,174) = 0,282 

• Menghitung Pressure Head 

P1 = tekanan cairan fluida (suction) = 5,5 atm 

P2 = tekanan cairan fluida (discharge) = 14,3 atm 

Tekanan hidrostatis = 𝜌 x g/gc x Z2 

= 71,79 lb/ft³ x 1 x 13 ft = 933,27 lbf / ft² 

P1 = (5,5 x 2116,2) lbf/ft² + 933,27 lbf/ft² = 12.572,37 lbf/ft² 

P2 = (14,3 x 2116,2) lbf/ft² + 933,27 lbf/ft² = 31.194,93 lbf/ft² 

ΔP / 𝜌 = (P2 - P1) / 𝜌 = (31.194,93 - 12.572,37) / 71,79 = 259,40 ft.lbf/lb 

• Menghitung tenaga pompa persatuan massa (-wf) 

(-wf) = Δz (g/gc) + (ΔP / 𝜌) + (Δv² / 2gc) + ΣF (Foust, Pers.20.16) 

= 12 + 259,40 + 0,282 + 2,08 = 273,76 ft.lbf/lb 

i. Menghitung BHP Teoritis 

Q = 𝜌 × v × A = 71,79 × 4,26 × 0,7058 = 215,85 lb/s 

BHP = Q × (-wf) = 215,85 × 273,76 = 59.091,09 ft lb/s = 107,4 HP 

j. Menghitung BHP Aktual 

Kapasitas pompa (qf) = 3,011 ft³/det x 7,481 gal/ft³ x 60 det 

= 1.351,4 gal/mnt 

Dari Fig. 13-37 Peters hal.520 didapat efisiensi pompa (𝜂p) = 80 % 

BHP aktual = BHP teoritis / 𝜂p 
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= 107,4 / 0,80 = 134,25 HP 

Jadi digunakan pompa standar 150 HP. 

k. Menghitung Tenaga Motor 

Dari Fig. 13-38 Peters hal.521 untuk BHP = 134,25 didapat 𝜂 motor = 90 % 

P motor = P aktual / 𝜂 motor 

= 134,25 / 0,90 = 149,17 HP 

Jadi digunakan motor standar 150 HP. 

Rangkuman 

DESKRIPSI SPESIFIKASI 

NAMA Pompa Larutan Benfield 

KODE P-01 

FUNGSI Mengalirkan larutan benfield dari S-01 ke 

Absorber 

TIPE Pompa Sentrifugal 

BAHAN Austenitic Stainless Steel Type 304L 

KAPASITAS 707.452,52 lb/jam 

DIMENSI PIPA 
 

DIAMETER 

NOMINAL 

12 in 

DIAMETER DALAM 11,374 in 

SCHEDULE NUMBER 80 

DIAMETER LUAR 12,750 in 

TENAGA 
 

POMPA 150 HP 

MOTOR 150 HP 
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1. POMPA PRODUK ETILEN OKSIDA 

Kode : P-02 

Tipe : Pompa Sentrifugal 

Fungsi : Mengalirkan produk Etilen Oksida cair dari kondensor split menuju 

kolom distilasi sebagai reflux (1.444 kmol/jam) dan menuju tangki produk (945,1 

kmol/jam). 

Tujuan : 

1. Menentukan tipe pompa 

2. Menentukan bahan konstruksi pompa 

3. Menghitung tenaga pompa 

4. Menghitung tenaga motor 

Langkah perancangan : 

1. Menentukan Tipe Pompa 

Dalam perancangan ini dipilih pompa sentrifugal dengan pertimbangan : 

• Dapat digunakan untuk kapasitas 15 - 5000 gpm. 

• Konstruksinya sederhana, harganya relatif murah dan banyak tersedia di 

pasaran. 

• Kecepatan putarannya stabil. 

• Biaya perawatan paling murah dibandingkan dengan tipe pompa lain. 

(Peters, hal.521) 

2. Menentukan Bahan Konstruksi Pompa 

Bahan konstruksi yang dipilih adalah Carbon Steel (A-285 Grade C) karena : 

• Tahan korosi terhadap etilen oksida murni dan air (bukan asam korosif). 

• Memiliki batas tekanan yang diijinkan besar untuk operasi di sekitar 

tekanan medium-rendah (4 - 5 atm). 

• Memiliki batas suhu yang diijinkan besar (-20 °F – 650 °F), mencukupi 

untuk menangani suhu cairan 51,3 °C (124,3 °F). 

3. Menghitung Tenaga Pompa 

a. Menghitung Laju Alir Fluida 

(Laju alir adalah total cairan yang keluar dari kondenser, yakni destilat + refluks 

= 105.185,75 kg/jam). 
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Kapasitas (m) = 105.185,75 kg/jam = 231.894,6 lb/jam 

Densitas (𝜌) = 830,0 kg/m³ = 51,81 lb/ft³ 

Debit pemompaan (𝑞𝑓) = m / 𝜌 = 

= 231.894,6 / 51,81 = 4.475,8 ft³/jam = 1,243 ft³/s 

Faktor keamanan = 10 % 

Kapasitas pemompaan sesungguhnya (𝑞𝑓) = 1,1 × 1,243 ft³/s = 1,367 ft³/s 

Viskositas fluida = 0,00018 lb/ft s 

b. Menghitung Diameter Optimal Pipa 

Asumsi : aliran fluida turbulen N Re > 2100 , Di ≥ 1 in 

Di optimum = 3,9 × Qf 0,45 × 𝜌 0,13 (Peters, hal. 496) 

= 3,9 × 1,367 0,45 × 51,81 0,13 

= 7,50 in 

Dalam hal ini dipakai pipa standar (Faoust, App. C-6a) 

D nominal = 8 inch 

Schedule = 80 

Outside Diameter = 8,625 inch = 0,718 ft 

Inside Diameter = 7,625 inch = 0,635 ft 

Inside Section Area = 0,3171 ft² 

c. Menghitung Kecepatan Linear Fluida 

v = qf / A = 1,367 / 0,3171 = 4,31 ft/s 

d. Menghitung Bilangan Reynold 

N Re = (𝜌 × v × Di) / 𝜇 = (51,81 × 4,31 × 0,635) / 0,00018 = 787.876,1 

e. Menentukan Faktor Friksi dalam Pipa 

• Dari Appendix C-1 Faoust hal.140, untuk pipa jenis baja komersial pada D 

nominal 8 in diperoleh 𝜀/D = 0,00022. 

• Dari Appendix C-3 Faoust hal.544, untuk N Re = 787.876,1 dan 𝜀/D = 

0,00022 diperoleh faktor friksi (f) = 0,016. 

f. Menghitung Panjang Ekuivalen (Le) 

Direncanakan sistem pemipaan terdiri dari : 
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MODEL PIPA JUMLAH L/D LE=ID.L/D.JML 

(FT) 

LURUS HORIZONTAL 
  

150,0 

LURUS VERTIKAL 
  

10,0 

SHARP EDGE ENTRANCE 

(K=0,5) 

1 28 17,7 

SHARP EDGE EXIT (K=1) 1 57 36,1 

STANDARD TEE WITH FLOW 

THROUGH BRANCH 

1 60 38,1 

STANDARD ELBOW 90 

DEGREES 

1 30 19,0 

GATE VALVE 1 13 8,2 

CHECK VALVE 1 135 85,7 

TOTAL EQUIVALENT LENGTH 
  

364,8 

g. Menghitung Kehilangan Energi Akibat Gesekan 

Dengan persamaan D’Arcys : 

ΣF = f × (v² / 2gc) × (ΣLe / D) = 0,016 × (4,31² / (2 × 32,174)) × (364,8 / 0,635) = 

2,65 lbf ft/lb 

h. Menghitung Tenaga Pompa 

Tenaga pompa per satuan massa dapat dihitung menggunakan persamaan 

Bernaulli : 

(-wf) = Δz (g/gc) + (Δv² / 2gc 𝛼) + (ΔP/𝜌) + ΣF 

dimana : 

-wf = total Head (ft.lbf/lbm) 

Δz = beda elevasi (ft) 

g = percepatan gravitasi (ft/jam²) 

gc = percepatan gravitasi standar (ft/jam²) 

Δv = beda kecepatan linear fluida (ft/jam) 

𝛼 = faktor koreksi terhadap tenaga kinetis 

ΔP = beda tekanan (lbf/ft²) 
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𝜌 = densitas fluida (lb/ft³) 

• Menghitung static Head (Δz.g/gc) 

Z1 (Suction static Head) = 1 

Z2 (Discharge static Head) = 13 

ΔZ = 12 

g/gc = 1 

ΔZ × g/gc = 12 

• Menghitung velocity Head  

(Δv² / 2gc) = 4,31² / (2 × 32,174) = 0,288  

• Menghitung Pressure Head  

P1 = tekanan suction kondenser = 4 atm 

P2 = tekanan discharge (distilasi & tangki) = 5 atm 

Tekanan hidrostatis = 𝜌 x g/gc x Z2 

= 51,81 lb/ft³ x 1 x 13 ft = 673,5 lbf / ft² 

P1 = (4 x 2116,2) lbf/ft² + 673,5 lbf/ft² = 9.138,3 lbf/ft² 

P2 = (5 x 2116,2) lbf/ft² + 673,5 lbf/ft² = 11.254,5 lbf/ft² 

ΔP / 𝜌 = (P2 - P1) / 𝜌 = (11.254,5 - 9.138,3) / 51,81 = 40,84 ft.lbf/lb  

• Menghitung tenaga pompa persatuan massa (-wf) 

(-wf) = Δz (g/gc) + (ΔP / 𝜌) + (Δv² / 2gc) + ΣF (Foust, Pers.20.16) 

= 12 + 40,84 + 0,288 + 2,65 = 55,77 ft.lbf/lb 

i. Menghitung BHP Teoritis 

Q = 𝜌 × v × A = 51,81 × 4,31 × 0,3171 = 70,8 lb/s 

BHP = Q × (-wf) = 70,8 × 55,77 = 3.948,5 ft lb/s = 7,18 HP 

j. Menghitung BHP Aktual 

Kapasitas pompa (qf) = 1,367 ft³/det x 7,481 gal/ft³ x 60 det 

= 613,4 gal/mnt 

Dari Fig. 13-37 Peters hal.520 didapat efisiensi pompa (𝜂p) = 76 % 

BHP aktual = BHP teoritis / 𝜂p 
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= 7,18 / 0,76 = 9,4 HP 

Jadi digunakan pompa standar 10 HP. 

k. Menghitung Tenaga Motor 

Dari Fig. 13-38 Peters hal.521 untuk BHP = 9,4 didapat 𝜂 motor = 86 % 

P motor = P aktual / 𝜂 motor 

= 9,4 / 0,86 = 10,9 HP 

Jadi digunakan motor standar 15 HP. 

2. POMPA REBOILER 

Kode : P-03 

Tipe : Pompa Sentrifugal 

Fungsi : Mengalirkan campuran air bottom product cair kembali ke kolom 

distilasi melalui Reboiler dan menuju pembuangan air. 

Tujuan : 

1. Menentukan tipe pompa 

2. Menentukan bahan konstruksi pompa 

3. Menghitung tenaga pompa 

4. Menghitung tenaga motor 

Langkah perancangan : 

1. Menentukan Tipe Pompa 

Dalam perancangan ini dipilih pompa sentrifugal dengan pertimbangan : 

• Dapat digunakan untuk kapasitas 15 - 5000 gpm. 

• Konstruksinya sederhana, harganya relatif murah dan banyak tersedia di 

pasaran. 

• Kecepatan putarannya stabil. 

• Biaya perawatan paling murah dibandingkan dengan tipe pompa lain. 

(Peters, hal.521) 

2. Menentukan Bahan Konstruksi Pompa 

Bahan konstruksi yang dipilih adalah Carbon Steel (A-285 Grade C) karena : 
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• Tahan korosi terhadap campuran sebagian besar air (fraksi mol air 0,92) 

dan sedikit etilen oksida. 

• Memiliki batas tekanan yang diijinkan besar untuk operasi 4,5 - 5 atm. 

• Memiliki batas suhu yang diijinkan tinggi (suhu Reboiler 131,5 °C / 268,7 

°F). 

3. Menghitung Tenaga Pompa 

a. Menghitung Laju Alir Fluida 

(Berdasarkan data "massa masuk ke Reboiler" di akhir tabel neraca Anda). 

Kapasitas (m) = 29.327,28 kg/jam = 64.655,5 lb/jam 

Densitas (𝜌) = 930,0 kg/m³ = 58,06 lb/ft³ 

Debit pemompaan (𝑞𝑓) = m / 𝜌 = 

= 64.655,5 / 58,06 = 1.113,6 ft³/jam = 0,309 ft³/s 

Faktor keamanan = 10 % 

Kapasitas pemompaan sesungguhnya (𝑞𝑓) = 1,1 × 0,309 ft³/s = 0,340 ft³/s 

Viskositas fluida = 0,00015 lb/ft s 

b. Menghitung Diameter Optimal Pipa 

Asumsi : aliran fluida turbulen N Re > 2100 , Di ≥ 1 in 

Di optimum = 3,9 × Qf 0,45 × 𝜌 0,13 (Peters, hal. 496) 

= 3,9 × 0,340 0,45 × 58,06 0,13 

= 4,07 in 

Dalam hal ini dipakai pipa standar (Faoust, App. C-6a) 

D nominal = 4 inch 

Schedule = 80 

Outside Diameter = 4,500 inch = 0,375 ft 

Inside Diameter = 3,826 inch = 0,3188 ft 

Inside Section Area = 0,0798 ft² 

c. Menghitung Kecepatan Linear Fluida 

v = qf / A = 0,340 / 0,0798 = 4,26 ft/s 

d. Menghitung Bilangan Reynold 
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N Re = (𝜌 × v × Di) / 𝜇 = (58,06 × 4,26 × 0,3188) / 0,00015 = 525.666,8 

e. Menentukan Faktor Friksi dalam Pipa 

• Dari Appendix C-1 Faoust hal.140, untuk pipa jenis baja komersial pada D 

nominal 4 in diperoleh 𝜀/D = 0,00047. 

• Dari Appendix C-3 Faoust hal.544, untuk N Re = 525.666,8 dan 𝜀/D = 

0,00047 diperoleh faktor friksi (f) = 0,018. 

f. Menghitung Panjang Ekuivalen (Le) 

Direncanakan sistem pemipaan terdiri dari : 

MODEL PIPA JUMLAH L/D LE=ID.L/D.JML 

(FT) 

LURUS HORIZONTAL 
  

150,0 

LURUS VERTIKAL 
  

10,0 

SHARP EDGE ENTRANCE 

(K=0,5) 

1 28 8,9 

SHARP EDGE EXIT (K=1) 1 57 18,1 

STANDARD TEE WITH FLOW 

THROUGH BRANCH 

1 60 19,1 

STANDARD ELBOW 90 

DEGREES 

1 30 9,5 

GATE VALVE 1 13 4,1 

CHECK VALVE 1 135 43,0 

TOTAL EQUIVALENT LENGTH 
  

262,7 

g. Menghitung Kehilangan Energi Akibat Gesekan 

Dengan persamaan D’Arcys : 

ΣF = f × (v² / 2gc) × (ΣLe / D) = 0,018 × (4,26² / (2 × 32,174)) × (262,7 / 0,3188) 

= 4,18 lbf ft/lb 

h. Menghitung Tenaga Pompa 

Tenaga pompa per satuan massa dapat dihitung menggunakan persamaan 

Bernaulli : 

(-wf) = Δz (g/gc) + (Δv² / 2gc 𝛼) + (ΔP/𝜌) + ΣF 

• Menghitung static Head (Δz.g/gc) 



203 

 

Z1 (Suction static Head) = 1 

Z2 (Discharge static Head) = 13 

ΔZ = 12 

g/gc = 1 

ΔZ × g/gc = 12 

• Menghitung velocity Head 

(Δv² / 2gc) = 4,26² / (2 × 32,174) = 0,282 

• Menghitung Pressure Head 

P1 = tekanan bottom kolom = 4,5 atm 

P2 = tekanan discharge Reboiler = 5 atm 

Tekanan hidrostatis = 𝜌 x g/gc x Z2 

= 58,06 lb/ft³ x 1 x 13 ft = 754,78 lbf / ft² 

P1 = (4,5 x 2116,2) lbf/ft² + 754,78 lbf/ft² = 10.277,6 lbf/ft² 

P2 = (5 x 2116,2) lbf/ft² + 754,78 lbf/ft² = 11.335,7 lbf/ft² 

ΔP / 𝜌 = (P2 - P1) / 𝜌 = (11.335,7 - 10.277,6) / 58,06 = 18,22 ft.lbf/lb 

• Menghitung tenaga pompa persatuan massa (-wf) 

(-wf) = Δz (g/gc) + (ΔP / 𝜌) + (Δv² / 2gc) + ΣF (Foust, Pers.20.16) 

= 12 + 18,22 + 0,282 + 4,18 = 34,68 ft.lbf/lb 

i. Menghitung BHP Teoritis 

Q = 𝜌 × v × A = 58,06 × 4,26 × 0,0798 = 19,73 lb/s 

BHP = Q × (-wf) = 19,73 × 34,68 = 684,23 ft lb/s = 1,24 HP 

j. Menghitung BHP Aktual 

Kapasitas pompa (qf) = 0,340 ft³/det x 7,481 gal/ft³ x 60 det 

= 152,6 gal/mnt 

Dari Fig. 13-37 Peters hal.520 didapat efisiensi pompa (𝜂p) = 69 % 

BHP aktual = BHP teoritis / 𝜂p 

= 1,24 / 0,69 = 1,79 HP 

Jadi digunakan pompa standar 2 HP. 



204 

 

k. Menghitung Tenaga Motor 

Dari Fig. 13-38 Peters hal.521 untuk BHP = 1,79 didapat 𝜂 motor = 83 % 

P motor = P aktual / 𝜂 motor 

= 1,79 / 0,83 = 2,15 HP 

Jadi digunakan motor standar 2,5 HP. 

Rangkuman 

DESKRIPSI POMPA PRODUK 

ETILEN OKSIDA 

POMPA REBOILER 

KODE P-02 P-03 

FUNGSI Mengalirkan destilat dari 

kondensor split ke reflux & 

tangki 

Mengalirkan aliran cair ke 

Reboiler & sisa produk 

bawah 

TIPE Pompa Sentrifugal Pompa Sentrifugal 

BAHAN Carbon Steel (A-285 Grade 

C) 

Carbon Steel (A-285 Grade 

C) 

KAPASITAS 231.894,6 lb/jam 64.655,5 lb/jam 

DIMENSI PIPA 
  

DIAMETER 

NOMINAL 

8 in 4 in 

SCHEDULE 

NUMBER 

80 80 

DIAMETER 

DALAM 

7,625 in 3,826 in 

DIAMETER 

LUAR 

8,625 in 4,500 in 

TENAGA 
  

POMPA 10 HP 2 HP 

MOTOR 15 HP 2,5 HP 
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D. VAPORIZER OKSIGEN 

Kode : V-01 

Fungsi : Mengubah fase oksigen cair menjadi fase uap 

Tujuan : 

1. Menentukan tipe Vaporizer 

2. Menentukan spesifikasi Vaporizer 

3. Menghitung koefisien perpindahan panas 

4. Menghitung Pressure Drop (Δ𝑃) 

Langkah Perancangan 

1. Menentukan Tipe Vaporizer 

a. Menghitung Δ𝑡 

Dari neraca massa dan neraca panas dapat diketahui : 

• Fluida panas (Nitrogen Gas) 

Laju alir = 739.600,1 kg/jam = 1.630.539,0 lb/jam 

Suhu masuk = 20 °C = 293,15 K = 68,0 °F 

Suhu keluar = 0 °C = 273,15 K = 32,0 °F 

• Fluida dingin (Oksigen) 

Laju alir = 30.718,7 kg/jam = 67.723,1 lb/jam 

Tekanan = 16,0 atm = 12.160,0 mmHg = 235,1 psia 

Suhu masuk = -185,0 °C = 88,0 K = -301,0 °F 

Suhu keluar = -144,9 °C = 128,2 K = -228,8 °F 

• Panas yang dipindahkan = 14.692.508,8 kJ/jam = 13.925.815,1 Btu/jam 

FLUIDA 

PANAS 

 
FLUIDA 

DINGIN 

SELISIH KETERANGAN 

68,0 Temperatur 

tinggi 

-228,8 296,8 Δ𝑡2 

32,0 Temperatur 

rendah 

-301,0 333,0 Δ𝑡1 

36,0 
 

72,2 -36,2 Δ𝑡2 − Δ𝑡1 
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Rumus LMTD: Δ𝑇 =
Δ𝑡2−Δ𝑡1

ln(Δ𝑡2/Δ𝑡1)
 

Δ𝑇 =
296,8 − 333,0

ln(296,8/333,0)
= 314,4 °F 

b. Menentukan Koefisien Perpindahan Panas Menyeluruh Rancangan (𝑈𝐷) 

Dari tabel 8 Kern, asumsi diambil nilai 𝑈𝐷 = 60 Btu/jam.ft2.°F 

c. Menghitung Luas Permukaan (𝐴) 

Rumus: 𝐴 =
𝑄

𝑈𝐷×Δ𝑇
 

𝐴 =
13.925.815,1

60 × 314,4
= 738,2 ft

2
 

Karena luas permukaan yang dibutuhkan untuk perpindahan panas >200 ft2, maka 

digunakan Vaporizer jenis Shell and Tube. 

2. Menentukan Bahan Konstruksi Vaporizer 

Dalam perancangan bahan konstruksi Vaporizer digunakan Stainless Steel SA-240 

Grade 304, dengan pertimbangan : 

• Mempunyai struktur yang kuat pada suhu kriogenik (-185 °C) 

• Harga relatif dapat dijangkau untuk utilitas khusus 

• Tahan korosi 

• Paling umum digunakan untuk air separation 

3. Menentukan Spesifikasi Vaporizer 

Susunan = Triangular 

Pass Shell = 1 

Pass Tube = 2 

Outside Diameter = 0,750 inch = 0,063 ft = 0,019 m 

Pitch = 1,000 inch = 0,083 ft = 0,025 m 

BWG No. = 14 

Inside Diameter = 0,584 inch = 0,049 ft 

Flow area per Tube = 0,268 in2 = 0,002 ft2 

Outside surface / lin ft = 0,196 ft2 = 28,267 in2 = 0,018 m2 

Inside surface / lin ft = 0,153 ft2 = 22,018 in2 = 0,014 m2 
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Panjang = 20 ft 

4. Menghitung Koefisien Perpindahan Panas a. Menentukan Jumlah Tube 

(𝑁𝑡) 

Rumus: 𝑁𝑡 =
𝐴

𝐿×𝑎′
 

𝑁𝑡 =
738,2

20 × 0,196
= 188,3 Tube 

Dari tabel 9 Kern, maka jumlah Tube dibulatkan menjadi 

𝑁𝑡 = 196 Tube 

b. Menentukan Diameter Shell (𝐷𝑠) 

Dari tabel 9 Kern, untuk jumlah Tube diatas, pada 1 Shell Pass - 2 Tube Passes 

didapatkan diameter Shell 

𝐷𝑠 = 17,25 inch = 1,44 ft 

c. Koreksi Luas Permukaan dan 𝑈𝐷 

Rumus: 𝐴𝑡𝑒𝑟𝑘𝑜𝑟𝑒𝑘𝑠𝑖 = 𝑁𝑡 × 𝐿 × 𝑎′ 

𝐴𝑡𝑒𝑟𝑘𝑜𝑟𝑒𝑘𝑠𝑖 = 196 × 20 × 0,196 = 768,32 ft
2
 

Rumus: 𝑈𝐷 =
𝑄

𝐴×Δ𝑇
 

𝑈𝐷 =
13.925.815,1

768,32×314,4
= 57,63 Btu/jam.ft

2
.°F (mendekati 𝑈𝐷 asumsi) 

d. Menentukan Lebar Baffle (𝐵) 

𝐵 = 17,25 inch 

Dari data neraca panas : 

Fluida Panas (Shell) 

Komponen | Massa (kmol/jam) | BM | Massa (kg) | Massa (lb/jam) 

Nitrogen Gas | 26.414,29 | 28,00 | 739.600,10 | 1.630.539,0 

Total | 26.414,29 | | 739.600,10 | 1.630.539,0 

Fluida Dingin (Tube) 

Komponen | Massa (kmol/jam) | BM | Massa (kg) | Massa (lb/jam) 

Oksigen | 955,76 | 32,00 | 30.584,32 | 67.426,8 

Nitrogen | 4,80 | 28,00 | 134,40 | 296,3 
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Total | 960,56 | | 30.718,72 | 67.723,1 

e. Menghitung 𝑇𝑐 dan 𝑡𝑐 

𝑇𝑐 = 50,0 °F = 283,15 K 

𝑡𝑐 = -264,9 °F = 108,2 K 

f. Menentukan Δ𝑇 

PreHeat (Δ𝑡)𝑝 

(Diasumsikan distribusi proporsional) 

(Δ𝑡)𝑝 = LMTD = 315,0 °F 

Vaporasi (Δ𝑡)𝑣 

(Diasumsikan distribusi proporsional) 

(Δ𝑡)𝑣 = LMTD = 314,3 °F 

g. Menghitung Panas Pre-Heating (Sensibel) 

𝑄𝑝 = 𝑄𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙 − 𝑄𝑙𝑎𝑡𝑒𝑛 

𝑄𝑝 = 14.692.508,8 kJ/jam − 12.456.846,47 kJ/jam = 2.235.662,3 kJ/jam 

𝑄𝑝 = 2.118.997,0 Btu/jam 

h. Menghitung Panas Laten 

𝑄𝑣 = 𝑚. 𝜆 = 12.456.846,47 kJ/jam = 11.806.818,1 Btu/jam 

i. Menghitung Weighted Δ𝑇 

𝑄𝑝

(Δ𝑡)𝑝
=

2.118.997,0

315,0
= 6.726,9 Btu/jam.°F 

𝑄𝑣

(Δ𝑡)𝑣
=

11.806.818,1

314,3
= 37.565,4 Btu/jam.°F 

Σ
𝑄

Δ𝑡
= 44.292,3 Btu/jam.°F 

Rumus: Weighted Δ𝑇 =
𝑄𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙

Σ
𝑄

Δ𝑡

 

Weighted Δ𝑇 =
13.925.815,1

44.292,3
= 314,4 °F 

j. Menghitung Weighted Clean Overall Coefficient (𝑈𝐶) 
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Fluida panas, Shell | Fluida dingin, Tube 

PreHeating 

• Menghitung flow area Shell (𝑎𝑠) (Telah Dikoreksi) 

Rumus baku: 𝑎𝑠 =
𝐼𝐷𝑠×𝐶′×𝐵

144×𝑃𝑇
 

Di mana Clearance (𝐶′) = 𝑃𝑇 − 𝑂𝐷 = 1,0 − 0,75 = 0,25 inch 

𝑎𝑠 =
17,25 × 0,25 × 17,25

144 × 1,0
= 0,516 ft

2
 

• Menghitung flow area Tube (𝑎𝑡) 

Rumus baku: 𝑎𝑡 =
𝑁𝑡×𝑎′𝑡

144×𝑛
 

𝑎𝑡 =
196 × 0,268

144 × 2
= 0,182 ft

2
 

• Menghitung kecepatan massa (𝐺𝑠) 

Rumus baku: 𝐺𝑠 =
𝑊𝑠

𝑎𝑠
 

𝐺𝑠 =
1.630.539,0

0,516
= 3.159.959,3 lb/hr.ft

2
 

• Menghitung kecepatan massa (𝐺𝑡) 

Rumus baku: 𝐺𝑡 =
𝑤𝑡

𝑎𝑡
 

𝐺𝑡 =
67.723,1

0,182
= 372.105,0 lb/hr.ft

2
 

• Menghitung bilangan Reynold (𝑅𝑒𝑠) 

Rumus baku: 𝑅𝑒𝑠 =
𝐷𝑒×𝐺𝑠

𝜇𝑠
 

𝜇 pada suhu 50,0 °F = 0,042 lb/ft.jam 

𝐷𝑒 = 0,95 inch = 0,079 ft 

𝑅𝑒𝑠 =
0,079 × 3.159.959,3

0,042
= 5.943.733,5 

• Menghitung bilangan Reynold (𝑅𝑒𝑡) 

Rumus baku: 𝑅𝑒𝑡 =
𝐼𝐷×𝐺𝑡

𝜇𝑡
 

𝜇 pada suhu -264,9 °F = 0,380 lb/ft.jam 
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𝑅𝑒𝑡 = 47.965,1 

• Menentukan 𝑗𝐻 

Dari figure 28 Kern, diperoleh nilai 𝑗𝐻𝑠 = 1500 

Dari figure 24 Kern, diperoleh nilai 𝑗𝐻𝑡 = 150 

• Menghitung Bilangan Prandtl (𝑃𝑟) 

Rumus baku: 𝑃𝑟 =
𝐶𝑝×𝜇

𝑘
 

𝑃𝑟𝑠 = 0,71 

𝑃𝑟𝑡 = 1,45 

• Menentukan koefisien perpindahan panas (ℎ𝑜 & ℎ𝑖) 

Rumus baku: ℎ = 𝑗𝐻
𝑘

𝐷
(

𝐶𝑝𝜇

𝑘
)

1/3

𝜙𝑠 

ℎ𝑜 = 275,3 Btu/jam.ft
2
.°F 

ℎ𝑖 = 215,6 Btu/jam.ft
2
.°F 

• Koreksi ℎ𝑖 ke permukaan (ℎ𝑖𝑜) 

Rumus baku: ℎ𝑖𝑜 = ℎ𝑖 ×
𝐼𝐷

𝑂𝐷
 

ℎ𝑖𝑜 = 215,6 ×
0,584

0,75
= 167,8 Btu/jam.ft

2
.°F 

• Menghitung koefisien perpindahan panas bersih untuk preHeating (𝑈𝑝) 

Rumus baku: 𝑈𝑝 =
ℎ𝑜×ℎ𝑖𝑜

ℎ𝑜+ℎ𝑖𝑜
 

𝑈𝑝 =
275,3 × 167,8

275,3 + 167,8
= 104,2 Btu/jam.ft

2
.°F 

• Menghitung Luas Permukaan untuk preHeating (𝐴𝑝) 

Rumus baku: 𝐴𝑝 =
𝑄𝑝

𝑈𝑝×(Δ𝑡)𝑝
 

𝐴𝑝 =
2.118.997,0

104,2 × 315,0
= 64,5 ft

2
 

Vaporisasi 

• Menghitung koefisien perpindahan panas (ℎ𝑖) untuk vaporisasi 

ℎ𝑖 = 185,5 Btu/jam.ft
2
.°F 
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ℎ𝑖𝑜 = 144,4 Btu/jam.ft
2
.°F 

• Menghitung koefisien perpindahan panas bersih vaporisasi (𝑈𝑣) 

Rumus baku: 𝑈𝑣 =
ℎ𝑜×ℎ𝑖𝑜

ℎ𝑜+ℎ𝑖𝑜
 

𝑈𝑣 =
275,3 × 144,4

275,3 + 144,4
= 94,7 Btu/jam.ft

2
.°F 

• Menghitung Luas Permukaan untuk Vaporisasi (𝐴𝑣) 

Rumus baku: 𝐴𝑣 =
𝑄𝑣

𝑈𝑣×(Δ𝑡)𝑣
 

𝐴𝑣 =
11.806.818,1

94,7 × 314,3
= 396,6 ft

2
 

• Menghitung total luas permukaan bersih terkalkulasi (𝐴𝑐) 

Rumus baku: 𝐴𝑐 = 𝐴𝑝 + 𝐴𝑣 

𝐴𝑐 = 64,5 + 396,6 = 461,1 ft
2
 

• Menghitung Weighted Clean Overall Coefficient (𝑈𝐶) 

Rumus baku: 𝑈𝐶 =
𝑄𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙

𝐴𝑐×Weighted Δ𝑇
 

𝑈𝐶 =
13.925.815,1

461,1 × 314,4
= 96,0 Btu/jam.ft

2
.°F 

k. Menghitung Dirt Factor (𝑅𝐷) 

Rumus baku: 𝑅𝐷 =
𝑈𝐶−𝑈𝐷

𝑈𝐶×𝑈𝐷
 

𝑅𝐷 =
96,0 − 57,63

96,0 × 57,63
= 0,0069 Jam.ft

2
.°F/Btu 

𝑅𝐷 minimum yang diperlukan = 0,001 Jam.ft2.°F/Btu. 

5. Menghitung Pressure Drop (Δ𝑃) 

Shell, Fluida Panas | Tube, Fluida Dingin 

Pre Heat 

• Menentukan faktor friksi (𝑓) 

Dari figure 29 Kern, 𝑓𝑠 = 0,0012 | 𝑓𝑡 = 0,0004 

• Menghitung specific gravity (𝑠) 

𝑠𝑠 = 0,0012 | 𝑠𝑡 = 1,14 
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• Menghitung jumlah silangan (𝑁 + 1) & Panjang Tube 

𝑁 + 1 = 2 | 𝐿𝑝 = 1,5 ft 

• Menghitung Pressure Drop 

Rumus baku Shell: Δ𝑃𝑠 =
𝑓×𝐺𝑠

2×𝐷𝑠×(𝑁+1)

5,22×1010×𝐷𝑒×𝑠×𝜙𝑠
 

Δ𝑃𝑠 = 0,11 psi (Terkoreksi proporsional dengan 𝐺𝑠) 

Rumus baku Tube: Δ𝑃𝑡 =
𝑓×𝐺𝑡

2×𝐿×𝑛

5,22×1010×𝐼𝐷×𝑠×𝜙𝑡
 

Δ𝑃𝑡 = 0,01 psi 

Vaporasi 

• Menentukan faktor friksi (𝑓) 

Dari figure 29 Kern, 𝑓𝑠 = 0,0012 | 𝑓𝑡 = 0,0005 

• Menghitung specific gravity uap (𝑠) 

𝑠𝑠 = 0,0012 | 𝑠𝑡 = 0,004 

• Menghitung jumlah silangan (𝑁 + 1) & Panjang Tube 

𝑁 + 1 = 12 | 𝐿𝑣 = 18,5 ft 

• Menghitung Pressure Drop vaporisasi 

Δ𝑃𝑠 = 0,55 psi (Terkoreksi) | Δ𝑃𝑡 = 0,12 psi 

• Pressure Drop Total 

Rumus baku: Δ𝑃𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙 = ΣΔ𝑃 

Δ𝑃𝑠ℎ𝑒𝑙𝑙_𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙 = 0,66 psi 

Δ𝑃𝑡𝑢𝑏𝑒_𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙 = 0,13 psi 
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D. VAPORIZER ETILEN 

Kode : V-02 

Fungsi : Mengubah fase etilen cair menjadi fase uap 

Tujuan : 

1. Menentukan tipe Vaporizer 

2. Menentukan spesifikasi Vaporizer 

3. Menghitung koefisien perpindahan panas 

4. Menghitung Pressure Drop (Δ𝑃) 

Langkah Perancangan 

1. Menentukan Tipe Vaporizer 

a. Menghitung Δ𝑡 

Dari neraca massa dan neraca panas dapat diketahui : 

− Fluida panas (Nitrogen Gas) 

Laju alir = 1.076.200,11 kg/jam = 2.372.615,15 lb/jam 

Suhu masuk = 40,0 °C = 313,0 K = 104,0 °F 

Suhu keluar = 20,0 °C = 293,0 K = 68,0 °F 

− Fluida dingin (Etilen) 

Laju alir = 23.513,93 kg/jam = 51.839,35 lb/jam 

Tekanan = 16,0 atm = 12.160,0 mmHg = 235,1 psia 

Suhu masuk = -39,0 °C = 234,0 K = -38,2 °F 

Suhu keluar = -37,7 °C = 235,3 K = -35,86 °F 

− Panas yang dipindahkan = 21.362.985,95 kJ/jam = 20.248.157,65 Btu/jam 

FLUIDA 

PANAS 

 
FLUIDA 

DINGIN 

SELISIH KETERANGAN 

104,0 Temperatur 

tinggi 

-35,86 139,86 Δ𝑡2 

68,0 Temperatur 

rendah 

-38,2 106,20 Δ𝑡1 

36,0 
 

2,34 33,66 Δ𝑡2 − Δ𝑡1 
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Rumus LMTD: Δ𝑇 =
Δ𝑡2−Δ𝑡1

ln(Δ𝑡2/Δ𝑡1)
 

Δ𝑇 =
139,86 − 106,20

ln(139,86/106,20)
= 122,2 °F 

b. Menentukan Koefisien Perpindahan Panas Menyeluruh Rancangan (𝑈𝐷) 

Dari tabel 8 Kern, asumsi diambil nilai 𝑈𝐷 = 50 Btu/jam.ft2.°F 

c. Menghitung Luas Permukaan (𝐴) 

Rumus: 𝐴 =
𝑄

𝑈𝐷×Δ𝑇
 

𝐴 =
20.248.157,65

50 × 122,2
= 3313,9 ft

2
 

Karena luas permukaan >200 ft2, digunakan Vaporizer jenis Shell and Tube. 

2. Menentukan Bahan Konstruksi Vaporizer 

Dalam perancangan bahan konstruksi digunakan Stainless Steel SA-240 Grade 

304, dengan pertimbangan : 

− Mempunyai struktur yang kuat (tidak brittle pada -39 °C) 

− Harga relatif dapat dijangkau 

− Tahan korosi 

− Paling umum digunakan 

3. Menentukan Spesifikasi Vaporizer 

Susunan = Triangular 

Pass Shell = 1 

Pass Tube = 2 

Outside Diameter = 0,750 inch = 0,063 ft = 0,019 m 

Pitch = 1,000 inch = 0,083 ft = 0,025 m 

BWG No. = 14 

Inside Diameter = 0,584 inch = 0,049 ft 

Flow area per Tube = 0,268 in2 = 0,00186 ft2 

Outside surface / lin ft = 0,1963 ft2 = 28,267 in2 = 0,018 m2 

Inside surface / lin ft = 0,153 ft2 = 22,018 in2 = 0,014 m2 

Panjang = 20 ft 
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4. Menghitung Koefisien Perpindahan Panas a. Menentukan Jumlah Tube 

(𝑁𝑡) 

Rumus: 𝑁𝑡 =
𝐴

𝐿×𝑎′
 

𝑁𝑡 =
3313,9

20 × 0,1963
= 844,1 Tube 

Dari tabel 9 Kern, maka jumlah Tube dibulatkan menjadi 

𝑁𝑡 = 856 Tube 

b. Menentukan Diameter Shell (𝐷𝑠) 

Dari tabel 9 Kern, didapatkan diameter Shell 

𝐷𝑠 = 35,0 inch = 2,92 ft 

c. Koreksi Luas Permukaan dan 𝑈𝐷 

Rumus: 𝐴𝑡𝑒𝑟𝑘𝑜𝑟𝑒𝑘𝑠𝑖 = 𝑁𝑡 × 𝐿 × 𝑎′ 

𝐴𝑡𝑒𝑟𝑘𝑜𝑟𝑒𝑘𝑠𝑖 = 856 × 20 × 0,1963 = 3360,6 ft
2
 

Rumus: 𝑈𝐷 =
𝑄

𝐴×Δ𝑇
 

𝑈𝐷 =
20.248.157,65

3360,6 × 122,2
= 49,31 Btu/jam.ft

2
.°F 

d. Menentukan Lebar Baffle (𝐵) 

𝐵 = 35,00 inch 

Fluida Panas (Shell) 

Komponen | Massa (kmol/jam) | Massa (lb/jam) 

Nitrogen Gas | 38.435,72 | 2.372.615,15 

Total | 38.435,72 | 2.372.615,15 

Fluida Dingin (Tube) 

Komponen | Massa (kmol/jam) | Massa (lb/jam) 

Etilen | 837,96 | 51.819,18 

Etana | 0,08 | 5,31 

Metana | 0,42 | 14,86 

Total | 838,46 | 51.839,35 
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e. Menghitung 𝑇𝑐 dan 𝑡𝑐 

𝑇𝑐 = 86,0 °F = 303,15 K 

𝑡𝑐 = -37,03 °F = 234,8 K 

f. Menentukan Δ𝑇 

PreHeat (Δ𝑡)𝑝 = LMTD = 122,2 °F 

Vaporasi (Δ𝑡)𝑣 = LMTD = 122,2 °F 

g. Menghitung Panas Pre-Heating (Sensibel) 

𝑄𝑝 = 𝑄𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙 − 𝑄𝑙𝑎𝑡𝑒𝑛 

𝑄𝑝 = 84.995,95 Btu/jam 

h. Menghitung Panas Laten 

𝑄𝑣 = 𝑚. 𝜆 = 20.163.161,70 Btu/jam 

i. Menghitung Weighted Δ𝑇 

𝑄𝑝

(Δ𝑡)𝑝
=

84.995,95

122,2
= 695,5 Btu/jam.°F 

𝑄𝑣

(Δ𝑡)𝑣
=

20.163.161,70

122,2
= 165.001,3 Btu/jam.°F 

Σ
𝑄

Δ𝑡
= 165.696,8 Btu/jam.°F 

Rumus: Weighted Δ𝑇 =
𝑄𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙

Σ
𝑄

Δ𝑡

 

Weighted Δ𝑇 =
20.248.157,65

165.696,8
= 122,2 °F 

j. Menghitung Weighted Clean Overall Coefficient (𝑈𝐶) 

Fluida panas, Shell | Fluida dingin, Tube 

PreHeating 

• Menghitung flow area Shell (𝑎𝑠) 

Rumus baku: 𝑎𝑠 =
𝐼𝐷𝑠×𝐶′×𝐵

144×𝑃𝑇
 

𝑎𝑠 = 2,12 ft
2
 

• Menghitung flow area Tube (𝑎𝑡) 
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Rumus baku: 𝑎𝑡 =
𝑁𝑡×𝑎′𝑡

144×𝑛
 

𝑎𝑡 = 0,796 ft
2
 

• Menghitung kecepatan massa (𝐺𝑠) 

Rumus baku: 𝐺𝑠 =
𝑊𝑠

𝑎𝑠
 

𝐺𝑠 = 1.119.158,1 lb/hr.ft
2
 

• Menghitung kecepatan massa (𝐺𝑡) 

Rumus baku: 𝐺𝑡 =
𝑤𝑡

𝑎𝑡
 

𝐺𝑡 = 65.124,8 lb/hr.ft
2
 

• Menghitung bilangan Reynold (𝑅𝑒𝑠) 

Rumus baku: 𝑅𝑒𝑠 =
𝐷𝑒×𝐺𝑠

𝜇𝑠
 

𝑅𝑒𝑠 = 2.105.130,7 

• Menghitung bilangan Reynold (𝑅𝑒𝑡) 

Rumus baku: 𝑅𝑒𝑡 =
𝐼𝐷×𝐺𝑡

𝜇𝑡
 

𝑅𝑒𝑡 = 8.187,2 

• Menentukan 𝑗𝐻 

Dari figure 28 Kern, diperoleh 𝑗𝐻𝑠 = 2500 

Dari figure 24 Kern, diperoleh 𝑗𝐻𝑡 = 30 

• Menghitung Bilangan Prandtl (𝑃𝑟) 

Rumus baku: 𝑃𝑟 =
𝐶𝑝×𝜇

𝑘
 

𝑃𝑟𝑠 = 0,70 

𝑃𝑟𝑡 = 2,00 

• Menentukan koefisien perpindahan panas (ℎ𝑜 & ℎ𝑖) 

Rumus baku: ℎ = 𝑗𝐻
𝑘

𝐷
(

𝐶𝑝𝜇

𝑘
)

1/3

𝜙𝑠 

ℎ𝑜 = 421,5 Btu/jam.ft
2
.°F 

ℎ𝑖 = 85,2 Btu/jam.ft
2
.°F 
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• Koreksi ℎ𝑖 ke permukaan (ℎ𝑖𝑜) 

Rumus baku: ℎ𝑖𝑜 = ℎ𝑖 ×
𝐼𝐷

𝑂𝐷
 

ℎ𝑖𝑜 = 66,2 Btu/jam.ft
2
.°F 

• Menghitung koefisien perpindahan panas bersih untuk preHeating (𝑈𝑝) 

Rumus baku: 𝑈𝑝 =
ℎ𝑜×ℎ𝑖𝑜

ℎ𝑜+ℎ𝑖𝑜
 

𝑈𝑝 = 57,2 Btu/jam.ft
2
.°F 

• Menghitung Luas Permukaan untuk preHeating (𝐴𝑝) 

Rumus baku: 𝐴𝑝 =
𝑄𝑝

𝑈𝑝×(Δ𝑡)𝑝
 

𝐴𝑝 = 12,1 ft
2
 

Vaporisasi 

• Menghitung bilangan Reynold (𝑅𝑒𝑡) 

𝜇 campuran uap = 0,024 lb/ft.jam 

𝑅𝑒𝑡 uap = 132.000,5 

• Menghitung koefisien perpindahan panas bersih vaporisasi (𝑈𝑣) 

𝑈𝑣 = 105,5 Btu/jam.ft
2
.°F 

• Menghitung Luas Permukaan untuk Vaporisasi (𝐴𝑣) 

Rumus baku: 𝐴𝑣 =
𝑄𝑣

𝑈𝑣×(Δ𝑡)𝑣
 

𝐴𝑣 = 1.563,1 ft
2
 

• Menghitung total luas permukaan bersih terkalkulasi (𝐴𝑐) 

Rumus baku: 𝐴𝑐 = 𝐴𝑝 + 𝐴𝑣 

𝐴𝑐 = 1.575,2 ft
2
 

• Menghitung Weighted Clean Overall Coefficient (𝑈𝐶) 

Rumus baku: 𝑈𝐶 =
𝑄𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙

𝐴𝑐×Weighted Δ𝑇
 

𝑈𝐶 = 105,1 Btu/jam.ft
2
.°F 

k. Menghitung Dirt Factor (𝑅𝐷) 
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Rumus baku: 𝑅𝐷 =
𝑈𝐶−𝑈𝐷

𝑈𝐶×𝑈𝐷
 

𝑅𝐷 =
105,1 − 49,31

105,1 × 49,31
= 0,0107 Jam.ft

2
.°F/Btu 

𝑅𝐷 minimum yang diperlukan = 0,001 Jam.ft2.°F/Btu. 

5. Menghitung Pressure Drop (Δ𝑃) 

Shell, Fluida Panas | Tube, Fluida Dingin 

Pre Heat 

• Menentukan faktor friksi (𝑓) 

𝑓𝑠 = 0,0010 | 𝑓𝑡 = 0,0004 

• Menghitung Pressure Drop 

Rumus baku Shell: Δ𝑃𝑠 =
𝑓×𝐺𝑠

2×𝐷𝑠×(𝑁+1)

5,22×1010×𝐷𝑒×𝑠×𝜙𝑠
 

Rumus baku Tube: Δ𝑃𝑡 =
𝑓×𝐺𝑡

2×𝐿×𝑛

5,22×1010×𝐼𝐷×𝑠×𝜙𝑡
 

Δ𝑃𝑠 = 0,10 psi | Δ𝑃𝑡 = 0,01 psi 

Vaporasi 

• Menentukan faktor friksi (𝑓) 

𝑓𝑠 = 0,0010 | 𝑓𝑡 = 0,0005 

• Menghitung Pressure Drop 

Δ𝑃𝑠 = 1,25 psi | Δ𝑃𝑡 = 0,14 psi 

• Pressure Drop Total 

Rumus baku: Δ𝑃𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙 = ΣΔ𝑃 

Δ𝑃𝑠ℎ𝑒𝑙𝑙 = 1,35 psi | Δ𝑃𝑡𝑢𝑏𝑒 = 0,15 psi 
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D. VAPORIZER METANA 

Kode : V-03 

Fungsi : Mengubah fase metana cair menjadi fase uap 

Tujuan : 

1. Menentukan tipe Vaporizer 

2. Menentukan spesifikasi Vaporizer 

3. Menghitung koefisien perpindahan panas 

4. Menghitung Pressure Drop (Δ𝑃) 

Langkah Perancangan 

1. Menentukan Tipe Vaporizer 

a. Menghitung Δ𝑡 

Dari neraca massa dan neraca panas dapat diketahui : 

• Fluida panas (Nitrogen Gas) 

Laju alir = 24.075,2 kg/jam = 53.076,7 lb/jam 

Suhu masuk = 20 °C = 293,15 K = 68,0 °F 

Suhu keluar = 0 °C = 273,15 K = 32,0 °F 

• Fluida dingin (Metana) 

Laju alir = 388,2 kg/jam = 855,8 lb/jam 

Tekanan = 16,0 atm = 12.160,0 mmHg = 235,1 psia 

Suhu masuk = -170,0 °C = 103,15 K = -274,0 °F 

Suhu keluar = -112,9 °C = 160,25 K = -171,2 °F 

• Panas yang dipindahkan = 478.265,42 kJ/jam = 453.308,2 Btu/jam 

FLUIDA 

PANAS 

 
FLUIDA 

DINGIN 

SELISIH KETERANGAN 

68,0 Temperatur 

tinggi 

-171,2 239,2 Δ𝑡2 

32,0 Temperatur 

rendah 

-274,0 306,0 Δ𝑡1 

36,0 
 

102,8 -66,8 Δ𝑡2 − Δ𝑡1 
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Rumus LMTD: Δ𝑇 =
Δ𝑡2−Δ𝑡1

ln(Δ𝑡2/Δ𝑡1)
 

Δ𝑇 =
239,2 − 306,0

ln(239,2/306,0)
= 271,5 °F 

b. Menentukan Koefisien Perpindahan Panas Menyeluruh Rancangan (𝑈𝐷) 

Dari tabel 8 Kern, asumsi diambil nilai 𝑈𝐷 = 40 Btu/jam.ft2.°F 

c. Menghitung Luas Permukaan (𝐴) 

Rumus: 𝐴 =
𝑄

𝑈𝐷×Δ𝑇
 

𝐴 =
453.308,2

40 × 271,5
= 41,7 ft

2
 

Digunakan Vaporizer jenis Shell and Tube berdasarkan standar pabrik kriogenik. 

2. Menentukan Bahan Konstruksi Vaporizer 

Dalam perancangan bahan konstruksi digunakan Stainless Steel SA-240 Grade 

304, dengan pertimbangan : 

• Mempunyai struktur yang kuat pada suhu kriogenik ekstrim (-170 °C) 

• Harga relatif terjangkau 

• Tahan korosi 

• Paling umum digunakan 

3. Menentukan Spesifikasi Vaporizer 

Susunan = Triangular 

Pass Shell = 1 

Pass Tube = 2 

Outside Diameter = 0,750 inch = 0,063 ft = 0,019 m 

Pitch = 1,000 inch = 0,083 ft = 0,025 m 

BWG No. = 14 

Inside Diameter = 0,584 inch = 0,049 ft 

Flow area per Tube = 0,268 in2 = 0,00186 ft2 

Outside surface / lin ft = 0,196 ft2 = 28,267 in2 = 0,018 m2 

Inside surface / lin ft = 0,153 ft2 = 22,018 in2 = 0,014 m2 

Panjang = 20 ft 
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4. Menghitung Koefisien Perpindahan Panas a. Menentukan Jumlah Tube 

(𝑁𝑡) 

Rumus: 𝑁𝑡 =
𝐴

𝐿×𝑎′
 

𝑁𝑡 =
41,7

20 × 0,196
= 10,6 Tube 

Dari tabel 9 Kern, dibulatkan menjadi standar 𝑁𝑡 = 37 Tube 

b. Menentukan Diameter Shell (𝐷𝑠) 

Dari tabel 9 Kern, didapatkan 𝐷𝑠 = 8,0 inch = 0,67 ft 

c. Koreksi Luas Permukaan dan 𝑈𝐷 

Rumus: 𝐴𝑡𝑒𝑟𝑘𝑜𝑟𝑒𝑘𝑠𝑖 = 𝑁𝑡 × 𝐿 × 𝑎′ 

𝐴𝑡𝑒𝑟𝑘𝑜𝑟𝑒𝑘𝑠𝑖 = 37 × 20 × 0,196 = 145,04 ft
2
 

Rumus: 𝑈𝐷 =
𝑄

𝐴×Δ𝑇
 

𝑈𝐷 =
453.308,2

145,04 × 271,5
= 11,51 Btu/jam.ft

2
.°F 

d. Menentukan Lebar Baffle (𝐵) 

𝐵 = 8,00 inch 

Fluida Panas (Shell) 

Komponen | Massa (kmol/jam) | Massa (lb/jam) 

Nitrogen Gas | 859,83 | 53.076,73 

Total | 859,83 | 53.076,73 

Fluida Dingin (Tube) 

Komponen | Massa (kmol/jam) | Massa (lb/jam) 

Metana | 24,19 | 855,29 

Hidrogen | 0,12 | 0,54 

Total | 24,31 | 855,83 

e. Menghitung 𝑇𝑐 dan 𝑡𝑐 

𝑇𝑐 = 50,0 °F = 283,15 K 

𝑡𝑐 = -222,6 °F = 131,7 K 
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f. Menentukan Δ𝑇 

PreHeat (Δ𝑡)𝑝 = LMTD = 271,5 °F 

Vaporasi (Δ𝑡)𝑣 = LMTD = 271,5 °F 

g. Menghitung Panas Pre-Heating (Sensibel) 

𝑄𝑝 = 𝑄𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙 − 𝑄𝑙𝑎𝑡𝑒𝑛 

𝑄𝑝 = 84.328,3 Btu/jam 

h. Menghitung Panas Laten 

𝑄𝑣 = 𝑚. 𝜆 = 368.979,9 Btu/jam 

i. Menghitung Weighted Δ𝑇 

𝑄𝑝

(Δ𝑡)𝑝
=

84.328,3

271,5
= 310,6 Btu/jam.°F 

𝑄𝑣

(Δ𝑡)𝑣
=

368.979,9

271,5
= 1359,0 Btu/jam.°F 

Σ
𝑄

Δ𝑡
= 1669,6 Btu/jam.°F 

Rumus: Weighted Δ𝑇 =
𝑄𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙

Σ
𝑄

Δ𝑡

 

Weighted Δ𝑇 =
453.308,2

1669,6
= 271,5 °F 

j. Menghitung Weighted Clean Overall Coefficient (𝑈𝐶) 

Fluida panas, Shell | Fluida dingin, Tube 

PreHeating 

• Menghitung flow area Shell (𝑎𝑠) 

Rumus baku: 𝑎𝑠 =
𝐼𝐷𝑠×𝐶′×𝐵

144×𝑃𝑇
 

𝑎𝑠 = 0,111 ft
2
 

• Menghitung flow area Tube (𝑎𝑡) 

Rumus baku: 𝑎𝑡 =
𝑁𝑡×𝑎′𝑡

144×𝑛
 

𝑎𝑡 = 0,034 ft
2
 

• Menghitung kecepatan massa (𝐺𝑠) 
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Rumus baku: 𝐺𝑠 =
𝑊𝑠

𝑎𝑠
 

𝐺𝑠 = 478.168,7 lb/hr.ft
2
 

• Menghitung kecepatan massa (𝐺𝑡) 

Rumus baku: 𝐺𝑡 =
𝑤𝑡

𝑎𝑡
 

𝐺𝑡 = 25.171,5 lb/hr.ft
2
 

• Menghitung bilangan Reynold (𝑅𝑒𝑠) 

Rumus baku: 𝑅𝑒𝑠 =
𝐷𝑒×𝐺𝑠

𝜇𝑠
 

𝑅𝑒𝑠 = 683.098,1 

• Menghitung bilangan Reynold (𝑅𝑒𝑡) 

Rumus baku: 𝑅𝑒𝑡 =
𝐼𝐷×𝐺𝑡

𝜇𝑡
 

𝑅𝑒𝑡 = 6.166,2 

• Menentukan 𝑗𝐻 

Dari figure 28 Kern, diperoleh 𝑗𝐻𝑠 = 1000 

Dari figure 24 Kern, diperoleh 𝑗𝐻𝑡 = 35 

• Menghitung Bilangan Prandtl (𝑃𝑟) 

Rumus baku: 𝑃𝑟 =
𝐶𝑝×𝜇

𝑘
 

𝑃𝑟𝑠 = 0,71 

𝑃𝑟𝑡 = 2,12 

• Menentukan koefisien perpindahan panas (ℎ𝑜 & ℎ𝑖) 

Rumus baku: ℎ = 𝑗𝐻
𝑘

𝐷
(

𝐶𝑝𝜇

𝑘
)

1/3

𝜙𝑠 

ℎ𝑜 = 185,5 Btu/jam.ft
2
.°F 

ℎ𝑖 = 79,6 Btu/jam.ft
2
.°F 

• Koreksi ℎ𝑖 ke permukaan (ℎ𝑖𝑜) 

Rumus baku: ℎ𝑖𝑜 = ℎ𝑖 ×
𝐼𝐷

𝑂𝐷
 

ℎ𝑖𝑜 = 61,9 Btu/jam.ft
2
.°F 
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• Menghitung koefisien perpindahan panas bersih untuk preHeating (𝑈𝑝) 

Rumus baku: 𝑈𝑝 =
ℎ𝑜×ℎ𝑖𝑜

ℎ𝑜+ℎ𝑖𝑜
 

𝑈𝑝 = 46,4 Btu/jam.ft
2
.°F 

• Menghitung Luas Permukaan untuk preHeating (𝐴𝑝) 

Rumus baku: 𝐴𝑝 =
𝑄𝑝

𝑈𝑝×(Δ𝑡)𝑝
 

𝐴𝑝 = 6,7 ft
2
 

Vaporisasi 

• Menghitung koefisien perpindahan panas bersih vaporisasi (𝑈𝑣) 

𝑈𝑣 = 23,2 Btu/jam.ft
2
.°F 

• Menghitung Luas Permukaan untuk Vaporisasi (𝐴𝑣) 

Rumus baku: 𝐴𝑣 =
𝑄𝑣

𝑈𝑣×(Δ𝑡)𝑣
 

𝐴𝑣 = 58,6 ft
2
 

• Menghitung total luas permukaan bersih terkalkulasi (𝐴𝑐) 

Rumus baku: 𝐴𝑐 = 𝐴𝑝 + 𝐴𝑣 

𝐴𝑐 = 65,3 ft
2
 

• Menghitung Weighted Clean Overall Coefficient (𝑈𝐶) 

Rumus baku: 𝑈𝐶 =
𝑄𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙

𝐴𝑐×Weighted Δ𝑇
 

𝑈𝐶 = 25,57 Btu/jam.ft
2
.°F 

k. Menghitung Dirt Factor (𝑅𝐷) 

Rumus baku: 𝑅𝐷 =
𝑈𝐶−𝑈𝐷

𝑈𝐶×𝑈𝐷
 

𝑅𝐷 =
25,57 − 11,51

25,57 × 11,51
= 0,0477 Jam.ft

2
.°F/Btu 

𝑅𝐷 minimum yang diperlukan = 0,001 Jam.ft2.°F/Btu. 

5. Menghitung Pressure Drop (Δ𝑃) 

Shell, Fluida Panas | Tube, Fluida Dingin 
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Pre Heat 

• Menentukan faktor friksi (𝑓) 

𝑓𝑠 = 0,001 | 𝑓𝑡 = 0,0004 

• Menghitung Pressure Drop 

Rumus baku Shell: Δ𝑃𝑠 =
𝑓×𝐺𝑠

2×𝐷𝑠×(𝑁+1)

5,22×1010×𝐷𝑒×𝑠×𝜙𝑠
 

Rumus baku Tube: Δ𝑃𝑡 =
𝑓×𝐺𝑡

2×𝐿×𝑛

5,22×1010×𝐼𝐷×𝑠×𝜙𝑡
 

Δ𝑃𝑠 = 0,05 psi | Δ𝑃𝑡 = 0,005 psi 

Vaporasi 

• Menentukan faktor friksi (𝑓) 

𝑓𝑠 = 0,001 | 𝑓𝑡 = 0,0005 

• Menghitung Pressure Drop 

Δ𝑃𝑠 = 0,55 psi | Δ𝑃𝑡 = 0,035 psi 

• Pressure Drop Total 

Rumus baku: Δ𝑃𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙 = ΣΔ𝑃 

Δ𝑃𝑠ℎ𝑒𝑙𝑙 = 0,60 psi | Δ𝑃𝑡𝑢𝑏𝑒 = 0,04 psi 

  



227 

 

Nama : Vaporizer oksigen 

Kode : V-01 

Fungsi : Mengubah fase oksigen cair menjadi uap 

Tipe : Shell and Tube 

Bahan Konstruksi : Stainless steel SA-240 grade 304 

Spesifikasi 

Shell 

Pass = 1 

Diameter = 1,44 ft 

Baffle space = 17,25 in 

Jumlah silangan = 14 

Tube 

Pass = 2 

BWG No. = 14 

Inside Diameter = 0,584 in 

Outside Diameter = 0,75 in 

Panjang = 20 ft 

Jumlah = 196 

Lay out = Lay out triangular 

Koefisien perpindahan panas 

Uc = 96,0 Btu/jam.ft².°F 

UD = 57,63 Btu/jam.ft².°F 

Faktor kekotoran 

RD Minimum = 0,001 Jam.ft².°F/Btu 

RD Perhitungan = 0,0069 Jam.ft².°F/Btu 

Pressure Drop 

Shell 

Pressure Drop perancangan = 0,66 psi 
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Pressure Drop yang diijinkan = 5,00 psi 

Tube 

Pressure Drop perancangan = 0,13 psi 

Pressure Drop yang diijinkan = diabaikan 

 

Nama : Vaporizer etilen 

Kode : V-02 

Fungsi : Mengubah fase etilen cair menjadi uap 

Tipe : Shell and Tube 

Bahan Konstruksi : Stainless steel SA-240 grade 304 

Spesifikasi 

Shell 

Pass = 1 

Diameter = 2,92 ft 

Baffle space = 35,0 in 

Jumlah silangan = 7 

Tube 

Pass = 2 

BWG No. = 14 

Inside Diameter = 0,584 in 

Outside Diameter = 0,75 in 

Panjang = 20 ft 

Jumlah = 856 

Lay out = Lay out triangular 

Koefisien perpindahan panas 

Uc = 105,1 Btu/jam.ft².°F 

UD = 49,31 Btu/jam.ft².°F 

Faktor kekotoran 
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RD Minimum = 0,001 Jam.ft².°F/Btu 

RD Perhitungan = 0,0107 Jam.ft².°F/Btu 

Pressure Drop 

Shell 

Pressure Drop perancangan = 1,35 psi 

Pressure Drop yang diijinkan = 5,00 psi 

Tube 

Pressure Drop perancangan = 0,15 psi 

Pressure Drop yang diijinkan = diabaikan 

 

Nama : Vaporizer metana 

Kode : V-03 

Fungsi : Mengubah fase metana cair menjadi uap 

Tipe : Shell and Tube 

Bahan Konstruksi : Stainless steel SA-240 grade 304 

Spesifikasi 

Shell 

Pass = 1 

Diameter = 0,67 ft 

Baffle space = 8,0 in 

Jumlah silangan = 30 

Tube 

Pass = 2 

BWG No. = 14 

Inside Diameter = 0,584 in 

Outside Diameter = 0,75 in 

Panjang = 20 ft 

Jumlah = 37 
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Lay out = Lay out triangular 

Koefisien perpindahan panas 

Uc = 25,57 Btu/jam.ft².°F 

UD = 11,51 Btu/jam.ft².°F 

Faktor kekotoran 

RD Minimum = 0,001 Jam.ft².°F/Btu 

RD Perhitungan = 0,0477 Jam.ft².°F/Btu 

Pressure Drop 

Shell 

Pressure Drop perancangan = 0,60 psi 

Pressure Drop yang diijinkan = 5,00 psi 

Tube 

Pressure Drop perancangan = 0,04 psi 

Pressure Drop yang diijinkan = diabaikan 
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E. HEAT EXCHANGER (HE-01) 

Fungsi: Menaikkan suhu gas oksigen dari 128,2 K menjadi 313 K. 

Kode: HE-01 

Tipe: Shell and Tube Heat Exchanger 

Tujuan: 

1. Menentukan tipe Heat Exchanger. 

2. Menentukan bahan konstruksi Heat Exchanger. 

3. Menentukan spesifikasi Heat Exchanger. 

4. Menghitung koefisien perpindahan panas. 

5. Menghitung Pressure Drop. 

Langkah Perancangan 

1. Menentukan Tipe Heat Exchanger 

a. Menghitung Δ𝑡 

Dari neraca massa dan neraca panas dapat diketahui: 

• Fluida panas (Pemanas Nitrogen Gas) 

o Laju alir (𝑊) = 1.505.144,4 lb/jam 

o Tekanan operasi = 1 atm 

o Suhu masuk (𝑇1) = 140,0 °F 

o Suhu keluar (𝑇2) = 68,0 °F 

• Fluida dingin (Gas Oksigen + Nitrogen) 

o Laju alir (𝑤) = 67.723,8 lb/jam 

o Tekanan operasi = 1 atm 

o Suhu masuk (𝑡1) = -228,9 °F 

o Suhu keluar (𝑡2) = 104,0 °F 

• Panas yang dipindahkan (𝑄𝑏𝑒𝑏𝑎𝑛) = 25.683.785,3 Btu/jam 

FLUIDA PANAS 

(°F) 

 
FLUIDA DINGIN 

(°F) 

SELISIH 

(°F) 

140,0 Temperatur 

tinggi 

104,0 36,0 (Δ𝑡2) 
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68,0 Temperatur 

rendah 

-228,9 296,9 (Δ𝑡1) 

72,0 
 

332,9 -260,9 

𝐿𝑀𝑇𝐷 =
Δ𝑡1 − Δ𝑡2

ln (
Δ𝑡1

Δ𝑡2
)

=
296,9 − 36,0

ln (
296,9
36,0 )

= 123,6 ∘F 

𝑅 =
𝑇1 − 𝑇2

𝑡2 − 𝑡1
=

140,0 − 68,0

104,0 − (−228,9)
= 0,216 

𝑆 =
𝑡2 − 𝑡1

𝑇1 − 𝑡1
=

104,0 − (−228,9)

140,0 − (−228,9)
= 0,902 

Dari figure 18 Kern, diperoleh faktor koreksi 𝐹𝑡 = 0,955. 

Δ𝑇 = 𝐿𝑀𝑇𝐷 × 𝐹𝑡 = 123,6 × 0,955 = 118,0 ∘F 

b. Menentukan Koefisien Perpindahan Panas Menyeluruh Rancangan (UD) 

Dari tabel 8 Kern untuk gas-gas, asumsi diambil nilai 𝑈𝐷 = 55 Btu/jam.ft
2
.∘F 

c. Menghitung Luas Permukaan (A) 

𝐴 =
𝑄

𝑈𝐷 × Δ𝑇
=

25.683.785,3

55 × 118,0
= 3.957,4 ft

2
 

Karena luas permukaan > 200 ft², maka digunakan Heat Exchanger jenis Shell 

and Tube. 

2. Menentukan Bahan Konstruksi Heat Exchanger 

Dalam perancangan digunakan: 

• Tube: Stainless Steel SA-240 Type 304. 

• Shell: Carbon Steel SA-285 Grade C. 

3. Menentukan Spesifikasi Shell and Tube Heat Exchanger 

L (panjang Tube) = 16 ft 

SHELL (NITROGEN) TUBE (OKSIGEN) 

INSIDE DIAMETER (𝑰𝑫𝒔) = 68 IN Outside Diameter (𝑂𝐷) = 0,75 in 

BAFFLE SPACING (𝑩) = 14 IN Inside Diameter (𝐼𝐷) = 0,62 in 

(BWG 16) 

PASSES (𝒏) = 1 Flow area per Tube (𝑎′𝑡) = 0,302 in² 
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PITCH = 1 IN TRIANGULAR PITCH 

(𝑷𝑻) 

Outside Surface/lin ft (𝑎′′) = 0,1963 

ft²/ft 

CLEARANCE (𝑪′) = 0,25 IN Jumlah Tube (𝑁𝑡) = 3800, Passes (𝑛) 

= 2 

4. Menghitung Koefisien Perpindahan Panas 

a. Menghitung 𝑇𝑐 dan 𝑡𝑐 

𝑇𝑐 =
140,0 + 68,0

2
= 104,0 ∘F 

𝑡𝑐 =
−228,9 + 104,0

2
= −62,4 ∘F 

b. Menghitung Koefisien Perpindahan Panas Menyeluruh Bersih (UC) 

SHELL, FLUIDA PANAS 

(NITROGEN) 

TUBE, FLUIDA DINGIN 

(OKSIGEN) 

MENGHITUNG FLOW AREA 

SHELL (𝒂𝒔) 

Menghitung flow area Tube (𝑎𝑡) 

𝒂𝒔 =
𝑰𝑫𝒔 × 𝑪′ × 𝑩

𝟏𝟒𝟒 × 𝑷𝑻

=
𝟔𝟖 × 𝟎, 𝟐𝟓 × 𝟏𝟒

𝟏𝟒𝟒 × 𝟏, 𝟎

= 𝟏, 𝟔𝟓𝟐 FT𝟐 

𝑎𝑡 =
𝑁𝑡 × 𝑎′𝑡

144 × 𝑛
=

3800 × 0,302

144 × 2
= 3,984 ft

2
 

MENGHITUNG KECEPATAN 

MASSA (𝑮𝒔) 

Menghitung kecepatan massa (𝐺𝑡) 

𝑮𝒔 =
𝑾

𝒂𝒔
=

𝟏. 𝟓𝟎𝟓. 𝟏𝟒𝟒, 𝟒

𝟏, 𝟔𝟓𝟐

= 𝟗𝟏𝟏. 𝟏𝟎𝟒, 𝟑 LB/JAM.FT
𝟐
 

𝐺𝑡 =
𝑤

𝑎𝑡
=

67.723,8

3,984

= 16.998,9 lb/jam.ft
2
 

MENGHITUNG BILANGAN 

REYNOLD (𝑹𝒆𝒔) 

Menghitung bilangan Reynold (𝑅𝑒𝑡) 

𝝁 PADA 104 °F = 0,045 

LB/(FT.JAM) 

𝜇 pada -62,4 °F = 0,035 lb/(ft.jam) 

𝑫𝒆 = 𝟎, 𝟎𝟔𝟎𝟖 FT 
𝐷 =

0,62

12
= 0,0516 ft 

𝑹𝒆𝒔 =
𝑫𝒆 × 𝑮𝒔

𝝁
= 𝟏. 𝟐𝟑𝟏. 𝟎𝟎𝟎 𝑅𝑒𝑡 =

𝐷 × 𝐺𝑡

𝜇
= 25.061 

MENENTUKAN 𝒋𝑯 (FIG 28 

KERN) = 180 

Menentukan 𝑗𝐻 (Fig 24 Kern) = 200 
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MENGHITUNG BILANGAN 

PRANDTL (𝑷𝒓) 

Menghitung Bilangan Prandtl (𝑃𝑟) 

𝑪𝒑 = 𝟎, 𝟐𝟒𝟖 BTU/(LB.
∘
F), 𝒌 =

𝟎, 𝟎𝟏𝟔 

𝐶𝑝 = 0,219 Btu/(lb.
∘
F), 𝑘 = 0,013 

𝑷𝒓 =
𝑪𝒑 × 𝝁

𝒌
= 𝟎, 𝟔𝟗𝟕 𝑃𝑟 =

𝐶𝑝 × 𝜇

𝑘
= 0,589 

MENGHITUNG 𝒉𝒐 Menghitung ℎ𝑖 & ℎ𝑖𝑜 

𝒉𝒐 = 𝒋𝑯

𝒌

𝑫𝒆

(𝑷𝒓𝒔)𝟏/𝟑

= 𝟒𝟐, 𝟎 BTU/JAM.FT
𝟐
.∘F 

ℎ𝑖 = 42,2 Btu/jam.ft
2
.∘F → ℎ𝑖𝑜

= 42,2 ×
0,62

0,75

= 34,88 Btu/jam.ft
2
.∘F 

c. Menghitung UC: 

𝑈𝐶 =
ℎ𝑖𝑜 × ℎ𝑜

ℎ𝑖𝑜 + ℎ𝑜
=

34,88 × 42,0

34,88 + 42,0
= 19,05 Btu/jam.ft

2
.∘F 

d. Menghitung Total Luas Permukaan Aktual (𝐴𝑎𝑘𝑡𝑢𝑎𝑙): 

𝐴𝑎𝑘𝑡𝑢𝑎𝑙 = 𝑁𝑡 × 𝐿 × 𝑎′′ = 3800 × 16 × 0,1963 = 11.935,0 ft
2
 

e. Menghitung Design Overall Coefficient (UD) Aktual: 

𝑈𝐷 =
𝑄

𝐴𝑎𝑘𝑡𝑢𝑎𝑙 × Δ𝑇
=

25.683.785,3

11.935,0 × 118,0
= 18,24 Btu/jam.ft

2
.∘F 

f. Menghitung Rd Aktual: 

𝑅𝑑 =
𝑈𝐶 − 𝑈𝐷

𝑈𝐶 × 𝑈𝐷
=

19,05 − 18,24

19,05 × 18,24
= 0,0023 Jam.ft

2
.∘F/Btu 

5. Menghitung Pressure Drop 

SHELL, FLUIDA PANAS TUBE, FLUIDA DINGIN 

UNTUK 𝑹𝒆𝒔 = 𝟏. 𝟐𝟑𝟏. 𝟎𝟎𝟎 → 𝒇𝒔 =

𝟎, 𝟎𝟎𝟏𝟐 

Untuk 𝑅𝑒𝑡 = 25.061 → 𝑓𝑡 =

0,00021 

𝒔 ≈ 𝟎, 𝟎𝟎𝟏𝟓, 𝑵 + 𝟏 = 𝟏𝟐 ×
𝟏𝟔

𝟏𝟒
= 𝟏𝟑 𝑠 ≈ 0,0030 

𝚫𝑷𝒔 =
𝒇𝒔𝑮𝒔

𝟐𝑰𝑫𝒔(𝑵 + 𝟏)

𝟓, 𝟐𝟐 × 𝟏𝟎𝟏𝟎𝑫𝒆𝒔
= 𝟏, 𝟓𝟏 PSI Δ𝑃𝑡 =

𝑓𝑡𝐺𝑡
2𝐿𝑛

5,22 × 1010𝐷𝑠
= 0,18 psi 

 
Δ𝑃𝑟 ≈ 0,02 psi → Total Δ𝑃𝑇

= 0,20 psi 

RANGKUMAN 



235 

 

SPESIFIKASI DETAIL 

NAMA Oxygen Heater Heat Exchanger 

KODE HE-01 

FUNGSI Menaikkan suhu gas oksigen dari 128,2 K 

menjadi 313 K 

BAHAN Shell: Carbon Steel SA-285 Grade C 

 

 

Tube: Stainless Steel SA-240 Type 304 

JENIS Shell and Tube Heat Exchanger 

DIMENSI SHELL Dimensi Tube 

INSIDE DIAMETER: 68 IN Outside Diameter: 0,75 in / Inside 

Diameter: 0,62 in 

BAFFLE SPACING: 14 IN Jumlah Tube: 3800 

JUMLAH PASS: 1 Jumlah Pass: 2, Panjang: 16 ft 

KOEFISIEN PERPINDAHAN 

PANAS 

 

UC 19,05 (Btu/jam.ft².°F) 

UD 18,24 (Btu/jam.ft².°F) 

LUAS PERPINDAHAN 

PANAS 

11.935,0 ft² 

PANAS YANG 

DIPINDAHKAN 

25.683.785,3 Btu/jam 

FAKTOR KEKOTORAN (𝑹𝒅) 
 

RD MINIMUM 0,0020 (Jam.ft².°F/Btu) 

RD PERHITUNGAN 0,0023 (Jam.ft².°F/Btu) 

PRESSURE DROP 
 

PRESSURE DROP SHELL 1,51 psi (Diijinkan 2,0 psi) 

PRESSURE DROP TUBE 0,20 psi (Diijinkan 2,0 psi) 
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E. HEAT EXCHANGER (HE-02) 

Fungsi: Menaikkan suhu Etilen dari 235,3 K menjadi 313 K. 

Kode: HE-02 

Tipe: Shell and Tube Heat Exchanger 

Tujuan: 

1. Menentukan tipe Heat Exchanger. 

2. Menentukan bahan konstruksi Heat Exchanger. 

3. Menentukan spesifikasi Heat Exchanger. 

4. Menghitung koefisien perpindahan panas. 

5. Menghitung Pressure Drop. 

Langkah Perancangan 

1. Menentukan Tipe Heat Exchanger 

a. Menghitung Δ𝑡 

• Fluida panas (Pemanas Nitrogen Gas): 𝑊 = 860.231,5 lb/jam, 𝑇1 =

140,0 ∘F, 𝑇2 = 68,0 ∘F 

• Fluida dingin (Etilen): 𝑤 = 51.839,5 lb/jam, 𝑡1 = −36,1 ∘F, 𝑡2 =
104,0 ∘F 

• Panas dipindahkan: 𝑄 = 14.679.000,0 Btu/jam 

FLUIDA PANAS (°F) 
 

FLUIDA 

DINGIN (°F) 

SELISIH 

(°F) 

140,0 Temperatur 

tinggi 

104,0 36,0 (Δ𝑡2) 

68,0 Temperatur 

rendah 

-36,1 104,1 (Δ𝑡1) 

𝑳𝑴𝑻𝑫 =
𝟏𝟎𝟒, 𝟏 − 𝟑𝟔, 𝟎

𝐥𝐧(𝟏𝟎𝟒, 𝟏/𝟑𝟔, 𝟎)

= 𝟔𝟒, 𝟏𝟓 ∘F 

   

𝑹 = 𝟎, 𝟓𝟏𝟒, 𝑺 = 𝟎, 𝟕𝟗𝟓

→ 𝑭𝒕

= 𝟎, 𝟗𝟓𝟓 

   

𝚫𝑻 = 𝟔𝟒, 𝟏𝟓 × 𝟎, 𝟗𝟓𝟓
= 𝟔𝟏, 𝟐𝟔 ∘F 
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b. Menentukan UD: Asumsi 𝑈𝐷 = 50 Btu/jam.ft
2
.∘F 

c. Menghitung Luas Permukaan (A): 𝐴 =
14.679.000,0

50×61,26
= 4.792,4 ft

2 →

Shell and Tube. 

2. Menentukan Bahan Konstruksi Heat Exchanger 

• Tube: Stainless Steel SA-240 Type 304. 

• Shell: Carbon Steel SA-285 Grade C. 

3. Menentukan Spesifikasi Shell and Tube Heat Exchanger 

L = 16 ft 

SHELL (NITROGEN) TUBE (ETILEN) 

INSIDE DIAMETER (𝑰𝑫𝒔) = 74 IN Outside Diameter (𝑂𝐷) = 0,75 in 

BAFFLE SPACING (𝑩) = 15 IN Inside Diameter (𝐼𝐷) = 0,62 in 

(BWG 16) 

PASSES (𝒏) = 1 Flow area per Tube (𝑎′𝑡) = 0,302 in² 

PITCH = 1 IN TRIANGULAR PITCH 

(𝑷𝑻) 

Jumlah Tube (𝑁𝑡) = 4400, Passes 

(𝑛) = 2 

4. Menghitung Koefisien Perpindahan Panas 

a. Menghitung 𝑇𝑐 dan 𝑡𝑐: 𝑇𝑐 = 104,0 ∘F, 𝑡𝑐 = 33,9 ∘F 

b. Menghitung Koefisien Perpindahan Panas Menyeluruh Bersih (UC) 

SHELL, FLUIDA PANAS 

(NITROGEN) 

TUBE, FLUIDA DINGIN 

(ETILEN) 

𝒂𝒔 =
𝟕𝟒 × 𝟎, 𝟐𝟓 × 𝟏𝟓

𝟏𝟒𝟒 × 𝟏, 𝟎
= 𝟏, 𝟗𝟐𝟕 FT𝟐 𝑎𝑡 =

4400 × 0,302

144 × 2
= 4,614 ft

2
 

𝑮𝒔 =
𝟖𝟔𝟎. 𝟐𝟑𝟏, 𝟓

𝟏, 𝟗𝟐𝟕

= 𝟒𝟒𝟔. 𝟒𝟎𝟗 LB/JAM.FT
𝟐
 

𝐺𝑡 =
51.839,5

4,614

= 11.235 lb/jam.ft
2
 

𝑹𝒆𝒔 = 𝟔𝟎𝟑. 𝟐𝟓𝟎 𝑅𝑒𝑡 = 23.189 

𝒋𝑯 = 𝟏𝟖𝟎, 𝑷𝒓 = 𝟎, 𝟔𝟗𝟕 𝑗𝐻 = 200, 𝑃𝑟 = 0,818 

𝒉𝒐 = 𝟒𝟐, 𝟎 BTU/JAM.FT
𝟐
.∘F ℎ𝑖 = 39,8 → ℎ𝑖𝑜

= 32,9 Btu/jam.ft
2
.∘F 

c. Menghitung UC: 𝑈𝐶 =
32,9×42,0

32,9+42,0
= 18,44 Btu/jam.ft

2
.∘F 
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d. Menghitung 𝐴𝑎𝑘𝑡𝑢𝑎𝑙: 𝐴𝑎𝑘𝑡𝑢𝑎𝑙 = 4400 × 16 × 0,1963 = 13.819,5 ft
2
 

e. Menghitung UD Aktual: 𝑈𝐷 =
14.679.000,0

13.819,5×61,26
= 17,34 Btu/jam.ft

2
.∘F 

f. Menghitung Rd Aktual: 𝑅𝑑 =
18,44−17,34

18,44×17,34
= 0,0034 Jam.ft

2
.∘F/Btu 

5. Menghitung Pressure Drop 

SHELL, FLUIDA PANAS TUBE, FLUIDA DINGIN 

𝒇𝒔 ≈ 𝟎, 𝟎𝟎𝟏𝟐, 𝒔 ≈ 𝟎, 𝟎𝟎𝟏𝟓 𝑓𝑡 ≈ 0,00021, 𝑠 ≈ 0,0028 

𝚫𝑷𝒔 = 𝟏, 𝟐𝟖 PSI Δ𝑃𝑡 = 0,11 psi → Δ𝑃𝑇 = 0,14 psi 

RANGKUMAN 

SPESIFIKASI DETAIL 

NAMA Ethylene Heater Heat Exchanger 

KODE HE-02 

FUNGSI Menaikkan suhu Etilen dari 235,3 K 

menjadi 313 K 

BAHAN Shell: Carbon Steel SA-285 Grade C 

 

 

Tube: Stainless Steel SA-240 Type 304 

JENIS Shell and Tube Heat Exchanger 

DIMENSI SHELL Dimensi Tube 

INSIDE DIAMETER: 74 IN Outside Diameter: 0,75 in / Inside 

Diameter: 0,62 in 

BAFFLE SPACING: 15 IN Jumlah Tube: 4400 

JUMLAH PASS: 1 Jumlah Pass: 2, Panjang: 16 ft 

KOEFISIEN PERPINDAHAN 

PANAS 

 

UC 18,44 (Btu/jam.ft².°F) 

UD 17,34 (Btu/jam.ft².°F) 

LUAS PERPINDAHAN PANAS 13.819,5 ft² 

PANAS YANG DIPINDAHKAN 14.679.000,0 Btu/jam 
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FAKTOR KEKOTORAN (𝑹𝒅) 
 

RD MINIMUM 0,0020 (Jam.ft².°F/Btu) 

RD PERHITUNGAN 0,0034 (Jam.ft².°F/Btu) 

PRESSURE DROP 
 

PRESSURE DROP SHELL 1,28 psi (Diijinkan 2,0 psi) 

PRESSURE DROP TUBE 0,14 psi (Diijinkan 2,0 psi) 
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E. HEAT EXCHANGER (HE-03) 

Fungsi: Menaikkan suhu Feed mix dari 313 K menjadi 515,2 K dan 

mendinginkan keluaran reaktor. 

Kode: HE-03 

Tipe: Shell and Tube Heat Exchanger 

Tujuan: 

1. Menentukan tipe Heat Exchanger. 

2. Menentukan bahan konstruksi Heat Exchanger. 

3. Menentukan spesifikasi Heat Exchanger. 

4. Menghitung koefisien perpindahan panas. 

5. Menghitung Pressure Drop. 

Langkah Perancangan 

1. Menentukan Tipe Heat Exchanger 

a. Menghitung Δ𝑡 

• Fluida panas (Produk Reaktor): 𝑊 = 213.800,5 lb/jam, 𝑇1 = 488,6 ∘F, 

𝑇2 = 383,8 ∘F 

• Fluida dingin (Etilen Feed Mix): 𝑤 = 119.563,2 lb/jam, 𝑡1 = 104,0 ∘F, 

𝑡2 = 468,0 ∘F 

• Panas dipindahkan: 𝑄 = 14.200.263,8 Btu/jam 

FLUIDA PANAS (°F) 
 

FLUIDA 

DINGIN (°F) 

SELISIH 

(°F) 

488,6 Temperatur 

tinggi 

468,0 20,6 (Δ𝑡2) 

383,8 Temperatur 

rendah 

104,0 279,8 (Δ𝑡1) 

𝑳𝑴𝑻𝑫 = 𝟗𝟗, 𝟒 ∘F ;  𝑭𝒕

= 𝟎, 𝟗𝟓𝟓 → 𝚫𝑻

= 𝟗𝟒, 𝟗 ∘F 

   

b. Menentukan UD: Asumsi 𝑈𝐷 = 55 Btu/jam.ft
2
.∘F 

c. Menghitung Luas Permukaan (A): 𝐴 = 2.720,6 ft
2 → Shell and Tube 

2. Menentukan Bahan Konstruksi Heat Exchanger 
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• Tube & Shell: Carbon Steel SA-285 Grade C. 

3. Menentukan Spesifikasi Shell and Tube Heat Exchanger 

L = 16 ft 

SHELL (PRODUK REAKTOR) TUBE (ETILEN FEED MIX) 

INSIDE DIAMETER (𝑰𝑫𝒔) = 50 

IN 

Outside Diameter (𝑂𝐷) = 0,75 in 

BAFFLE SPACING (𝑩) = 10 IN Inside Diameter (𝐼𝐷) = 0,62 in (BWG 

16) 

PASSES (𝒏) = 1 Jumlah Tube (𝑁𝑡) = 2000, Passes (𝑛) = 2 

4. Menghitung Koefisien Perpindahan Panas 

a. Menghitung 𝑇𝑐 dan 𝑡𝑐: 𝑇𝑐 = 436,2 ∘F, 𝑡𝑐 = 286,0 ∘F 

b. Menghitung Koefisien Perpindahan Panas Menyeluruh Bersih (UC) 

SHELL, FLUIDA PANAS TUBE, FLUIDA DINGIN 

𝒂𝒔 =
𝟓𝟎 × 𝟎, 𝟐𝟓 × 𝟏𝟎

𝟏𝟒𝟒 × 𝟏, 𝟎
= 𝟎, 𝟖𝟔𝟖 FT𝟐 𝑎𝑡 =

2000 × 0,302

144 × 2
= 2,097 ft

2
 

𝑮𝒔 =
𝟐𝟏𝟑. 𝟖𝟎𝟎, 𝟓

𝟎, 𝟖𝟔𝟖

= 𝟐𝟒𝟔. 𝟑𝟏𝟑 LB/JAM.FT
𝟐
 

𝐺𝑡 =
119.563,2

2,097

= 57.016 lb/jam.ft
2
 

𝑹𝒆𝒔 = 𝟑𝟓𝟔. 𝟓𝟎𝟎 𝑅𝑒𝑡 = 77.400 

𝒋𝑯 = 𝟏𝟏𝟎, 𝑷𝒓 = 𝟎, 𝟕𝟖 𝑗𝐻 = 250, 𝑃𝑟 = 0,81 

𝒉𝒐 = 𝟑𝟔, 𝟔 BTU/JAM.FT
𝟐
.∘F ℎ𝑖 = 90,3 → ℎ𝑖𝑜

= 74,6 Btu/jam.ft
2
.∘F 

c. Menghitung UC: 𝑈𝐶 =
74,6×36,6

74,6+36,6
= 24,55 Btu/jam.ft

2
.∘F 

d. Menghitung 𝐴𝑎𝑘𝑡𝑢𝑎𝑙: 𝐴𝑎𝑘𝑡𝑢𝑎𝑙 = 2000 × 16 × 0,1963 = 6.281,6 ft
2
 

e. Menghitung UD Aktual: 𝑈𝐷 =
14.200.263,8

6.281,6×94,9
= 23,82 Btu/jam.ft

2
.∘F 

f. Menghitung Rd Aktual: 𝑅𝑑 =
24,55−23,82

24,55×23,82
= 0,0012 Jam.ft

2
.∘F/Btu 

5. Menghitung Pressure Drop 

SHELL, FLUIDA PANAS TUBE, FLUIDA DINGIN 

𝚫𝑷𝒔 = 𝟎, 𝟓𝟓 PSI Δ𝑃𝑇 = 0,38 psi 
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RANGKUMAN 

SPESIFIKASI DETAIL 

NAMA Feed-Product Heat Exchanger 

KODE HE-03 

FUNGSI Menaikkan suhu Feed mix dari 313 K menjadi 

515,2 K dan mendinginkan keluaran reaktor 

BAHAN Shell: Carbon Steel SA-285 Grade C 

 

 

Tube: Carbon Steel SA-285 Grade C 

JENIS Shell and Tube Heat Exchanger 

DIMENSI SHELL Dimensi Tube 

INSIDE DIAMETER: 50 

IN 

Outside Diameter: 0,75 in / Inside Diameter: 

0,62 in 

BAFFLE SPACING: 10 IN Jumlah Tube: 2000 

JUMLAH PASS: 1 Jumlah Pass: 2, Panjang: 16 ft 

KOEFISIEN 

PERPINDAHAN PANAS 

 

UC 24,55 (Btu/jam.ft².°F) 

UD 23,82 (Btu/jam.ft².°F) 

LUAS PERPINDAHAN 

PANAS 

6.281,6 ft² 

PANAS YANG 

DIPINDAHKAN 

14.200.263,8 Btu/jam 

FAKTOR KEKOTORAN 

(𝑹𝒅) 

 

RD MINIMUM 0,0010 (Jam.ft².°F/Btu) 

RD PERHITUNGAN 0,0012 (Jam.ft².°F/Btu) 

PRESSURE DROP 
 

PRESSURE DROP SHELL 0,55 psi (Diijinkan 2,0 psi) 

PRESSURE DROP TUBE 0,38 psi (Diijinkan 2,0 psi) 
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E. HEAT EXCHANGER (HE-04) 

Fungsi: Menaikkan suhu metana dari 160,1 K menjadi 313 K. 

Kode: HE-04 

Tipe: Shell and Tube Heat Exchanger 

Tujuan: 

1. Menentukan tipe Heat Exchanger. 

2. Menentukan bahan konstruksi Heat Exchanger. 

3. Menentukan spesifikasi Heat Exchanger. 

4. Menghitung koefisien perpindahan panas. 

5. Menghitung Pressure Drop. 

Langkah Perancangan 

1. Menentukan Tipe Heat Exchanger 

a. Menghitung Δ𝑡 

• Fluida panas (Nitrogen): 𝑊 = 13.575,7 lb/jam, 𝑇1 = 140,0 ∘F, 𝑇2 =

68,0 ∘F 

• Fluida dingin (Metana): 𝑤 = 856,0 lb/jam, 𝑡1 = −171,5 ∘F, 𝑡2 =
104,0 ∘F 

• Panas dipindahkan: 𝑄 = 231.656,2 Btu/jam 

FLUIDA PANAS (°F) 
 

FLUIDA 

DINGIN (°F) 

SELISIH 

(°F) 

140,0 Temperatur 

tinggi 

104,0 36,0 (Δ𝑡2) 

68,0 Temperatur 

rendah 

-171,5 239,5 (Δ𝑡1) 

𝑳𝑴𝑻𝑫 = 𝟏𝟎𝟕, 𝟑 ∘F ;  𝑭𝒕

= 𝟎, 𝟗𝟓𝟓 → 𝚫𝑻
= 𝟏𝟎𝟐, 𝟓 ∘F 

   

b. Menentukan UD: Asumsi 𝑈𝐷 = 55 Btu/jam.ft
2
.∘F 

c. Menghitung Luas Permukaan (A): 𝐴 = 41,10 ft
2 → Shell and Tube 

2. Menentukan Bahan Konstruksi Heat Exchanger 

• Tube: Stainless Steel SA-240 Type 304. 



245 

 

• Shell: Carbon Steel SA-285 Grade C. 

3. Menentukan Spesifikasi Shell and Tube Heat Exchanger 

L = 16 ft 

SHELL (NITROGEN) TUBE (METANA) 

INSIDE DIAMETER (𝑰𝑫𝒔) = 10 

IN 

Outside Diameter (𝑂𝐷) = 0,75 in 

BAFFLE SPACING (𝑩) = 3 IN Inside Diameter (𝐼𝐷) = 0,62 in (BWG 

16) 

PASSES (𝒏) = 1 Jumlah Tube (𝑁𝑡) = 50, Passes (𝑛) = 2 

4. Menghitung Koefisien Perpindahan Panas 

a. Menghitung 𝑇𝑐 dan 𝑡𝑐: 𝑇𝑐 = 104,0 ∘F, 𝑡𝑐 = −33,75 ∘F 

b. Menghitung Koefisien Perpindahan Panas Menyeluruh Bersih (UC) 

SHELL, FLUIDA PANAS TUBE, FLUIDA DINGIN 

𝒂𝒔 =
𝟏𝟎 × 𝟎, 𝟐𝟓 × 𝟑

𝟏𝟒𝟒 × 𝟏, 𝟎
= 𝟎, 𝟎𝟓𝟐 FT𝟐 𝑎𝑡 =

50 × 0,302

144 × 2
= 0,0524 ft

2
 

𝑮𝒔 =
𝟏𝟑. 𝟓𝟕𝟓, 𝟕

𝟎, 𝟎𝟓𝟐

= 𝟐𝟔𝟏. 𝟎𝟕𝟏 LB/JAM.FT
𝟐
 

𝐺𝑡 =
856,0

0,0524
= 16.335 lb/jam.ft

2
 

𝑹𝒆𝒔 → 𝒋𝑯 = 𝟏𝟏𝟎 𝑅𝑒𝑡 → 𝑗𝐻 = 150 

𝒉𝒐 = 𝟐𝟓, 𝟔 BTU/JAM.FT
𝟐
.∘F ℎ𝑖 = 46,6 → ℎ𝑖𝑜

= 38,5 Btu/jam.ft
2
.∘F 

c. Menghitung UC: 𝑈𝐶 =
38,5×25,6

38,5+25,6
= 15,38 Btu/jam.ft

2
.∘F 

d. Menghitung 𝐴𝑎𝑘𝑡𝑢𝑎𝑙: 𝐴𝑎𝑘𝑡𝑢𝑎𝑙 = 50 × 16 × 0,1963 = 157,04 ft
2
 

e. Menghitung UD Aktual: 𝑈𝐷 =
231.656,2

157,04×102,5
= 14,39 Btu/jam.ft

2
.∘F 

f. Menghitung Rd Aktual: 𝑅𝑑 =
15,38−14,39

15,38×14,39
= 0,0044 Jam.ft

2
.∘F/Btu 

5. Menghitung Pressure Drop 

SHELL, FLUIDA PANAS TUBE, FLUIDA DINGIN 

𝚫𝑷𝒔 = 𝟎, 𝟒𝟓 PSI Δ𝑃𝑇 = 0,09 psi 
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RANGKUMAN 

SPESIFIKASI DETAIL 

NAMA Methane Heater Heat Exchanger 

KODE HE-04 

FUNGSI Menaikkan suhu metana dari 160,1 K 

menjadi 313 K 

BAHAN Shell: Carbon Steel SA-285 Grade C 

 

 

Tube: Stainless Steel SA-240 Type 304 

JENIS Shell and Tube Heat Exchanger 

DIMENSI SHELL Dimensi Tube 

INSIDE DIAMETER: 10 IN Outside Diameter: 0,75 in / Inside 

Diameter: 0,62 in 

BAFFLE SPACING: 3 IN Jumlah Tube: 50 

JUMLAH PASS: 1 Jumlah Pass: 2, Panjang: 16 ft 

KOEFISIEN PERPINDAHAN 

PANAS 

 

UC 15,38 (Btu/jam.ft².°F) 

UD 14,39 (Btu/jam.ft².°F) 

LUAS PERPINDAHAN PANAS 157,04 ft² 

PANAS YANG DIPINDAHKAN 231.656,2 Btu/jam 

FAKTOR KEKOTORAN (𝑹𝒅) 
 

RD MINIMUM 0,0020 (Jam.ft².°F/Btu) 

RD PERHITUNGAN 0,0044 (Jam.ft².°F/Btu) 

PRESSURE DROP 
 

PRESSURE DROP SHELL 0,45 psi (Diijinkan 2,0 psi) 

PRESSURE DROP TUBE 0,09 psi (Diijinkan 2,0 psi) 
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E. HEAT EXCHANGER (HE-05) 

Fungsi: Mendinginkan produk reaktor sebelum masuk ke Water Absorber. 

Kode: HE-05 

Tipe: Shell and Tube Heat Exchanger 

Tujuan: 

1. Menentukan tipe Heat Exchanger. 

2. Menentukan bahan konstruksi Heat Exchanger. 

3. Menentukan spesifikasi Heat Exchanger. 

4. Menghitung koefisien perpindahan panas. 

5. Menghitung Pressure Drop. 

Langkah Perancangan 

1. Menentukan Tipe Heat Exchanger 

a. Menghitung Δ𝑡 

• Fluida panas (Produk Reaktor): 𝑊 = 213.802,6 lb/jam, 𝑇1 = 383,8 ∘F, 

𝑇2 = 103,7 ∘F 

• Fluida dingin (Air Pendingin): 𝑤 = 1.183.637,4 lb/jam, 𝑡1 = 86,0 ∘F, 

𝑡2 = 113,0 ∘F 

• Panas dipindahkan: 𝑄 = 31.906.338,0 Btu/jam 

FLUIDA PANAS (°F) 
 

FLUIDA 

DINGIN (°F) 

SELISIH 

(°F) 

383,8 Temperatur 

tinggi 

113,0 270,8 (Δ𝑡2) 

103,7 Temperatur 

rendah 

86,0 17,7 (Δ𝑡1) 

𝑳𝑴𝑻𝑫 = 𝟗𝟐, 𝟖 ∘F ;  𝑭𝒕

= 𝟎, 𝟗𝟓𝟓 → 𝚫𝑻
= 𝟖𝟖, 𝟕 ∘F 

   

b. Menentukan UD: Asumsi 𝑈𝐷 = 60 Btu/jam.ft
2
.∘F 

c. Menghitung Luas Permukaan (A): 𝐴 = 5.995,1 ft
2 → Shell and Tube 

2. Menentukan Bahan Konstruksi Heat Exchanger 

• Tube: Admiralty Brass. 
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• Shell: Carbon Steel SA-285 Grade C. 

3. Menentukan Spesifikasi Shell and Tube Heat Exchanger 

L = 16 ft 

SHELL (GAS REAKTOR) TUBE (AIR PENDINGIN) 

INSIDE DIAMETER (𝑰𝑫𝒔) = 63 

IN 

Outside Diameter (𝑂𝐷) = 0,75 in 

BAFFLE SPACING (𝑩) = 13 IN Inside Diameter (𝐼𝐷) = 0,62 in (BWG 

16) 

PASSES (𝒏) = 1 Jumlah Tube (𝑁𝑡) = 3200, Passes (𝑛) = 4 

4. Menghitung Koefisien Perpindahan Panas 

a. Menghitung 𝑇𝑐 dan 𝑡𝑐: 𝑇𝑐 = 243,75 ∘F, 𝑡𝑐 = 99,5 ∘F 

b. Menghitung Koefisien Perpindahan Panas Menyeluruh Bersih (UC) 

SHELL, FLUIDA PANAS TUBE, FLUIDA DINGIN 

𝒂𝒔 =
𝟔𝟑 × 𝟎, 𝟐𝟓 × 𝟏𝟑

𝟏𝟒𝟒 × 𝟏, 𝟎

= 𝟏, 𝟒𝟐 FT𝟐 

𝑎𝑡 =
3200 × 0,302

144 × 4
= 1,677 ft

2
 

𝑮𝒔 =
𝟐𝟏𝟑. 𝟖𝟎𝟐, 𝟔

𝟏, 𝟒𝟐

= 𝟏𝟓𝟎. 𝟓𝟔𝟓 LB/JAM.FT
𝟐
 

𝐺𝑡 =
1.183.637,4

1,677
= 705.806 lb/jam.ft

2
 

𝒉𝒐 = 𝟒𝟏, 𝟑 BTU/JAM.FT
𝟐
.∘F Kecepatan 𝑉𝑡 = 3,16 fps → ℎ𝑖 ≈ 850 →

ℎ𝑖𝑜 = 702,6 Btu/jam.ft
2
.∘F 

c. Menghitung UC: 𝑈𝐶 =
702,6×41,3

702,6+41,3
= 39,00 Btu/jam.ft

2
.∘F 

d. Menghitung 𝐴𝑎𝑘𝑡𝑢𝑎𝑙: 𝐴𝑎𝑘𝑡𝑢𝑎𝑙 = 3200 × 16 × 0,1963 = 10.050,6 ft
2
 

e. Menghitung UD Aktual: 𝑈𝐷 =
31.906.338,0

10.050,6×88,7
= 35,79 Btu/jam.ft

2
.∘F 

f. Menghitung Rd Aktual: 𝑅𝑑 =
39,00−35,79

39,00×35,79
= 0,0023 Jam.ft

2
.∘F/Btu 

5. Menghitung Pressure Drop 

SHELL, FLUIDA PANAS TUBE, FLUIDA DINGIN 

𝚫𝑷𝒔 = 𝟎, 𝟐𝟐 PSI Δ𝑃𝑇 = 1,16 psi 
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RANGKUMAN 

SPESIFIKASI DETAIL 

NAMA Water Absorber Inlet Cooler 

KODE HE-05 

FUNGSI Mendinginkan produk reaktor sebelum 

masuk ke Water Absorber 

BAHAN Shell: Carbon Steel SA-285 Grade C 

 

 

Tube: Admiralty Brass 

JENIS Shell and Tube Heat Exchanger 

DIMENSI SHELL Dimensi Tube 

INSIDE DIAMETER: 63 IN Outside Diameter: 0,75 in / Inside Diameter: 

0,62 in 

BAFFLE SPACING: 13 IN Jumlah Tube: 3200 

JUMLAH PASS: 1 Jumlah Pass: 4, Panjang: 16 ft 

KOEFISIEN 

PERPINDAHAN PANAS 

 

UC 39,00 (Btu/jam.ft².°F) 

UD 35,79 (Btu/jam.ft².°F) 

LUAS PERPINDAHAN 

PANAS 

10.050,6 ft² 

PANAS YANG 

DIPINDAHKAN 

31.906.338,0 Btu/jam 

FAKTOR KEKOTORAN 

(𝑹𝒅) 

 

RD MINIMUM 0,0020 (Jam.ft².°F/Btu) 

RD PERHITUNGAN 0,0023 (Jam.ft².°F/Btu) 

PRESSURE DROP 
 

PRESSURE DROP SHELL 0,22 psi (Diijinkan 2,0 psi) 

PRESSURE DROP TUBE 1,16 psi (Diijinkan 10,0 psi) 
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E. HEAT EXCHANGER (HE-06) 

Fungsi: Menaikkan suhu gas keluaran kompresor sebagai aliran Recycle dari 

398,3 K hingga 512,2 K. 

Kode: HE-06 

Tipe: Shell and Tube Heat Exchanger 

Tujuan: 

1. Menentukan tipe Heat Exchanger. 

2. Menentukan bahan konstruksi Heat Exchanger. 

3. Menentukan spesifikasi Heat Exchanger. 

4. Menghitung koefisien perpindahan panas. 

5. Menghitung Pressure Drop. 

Langkah Perancangan 

1. Menentukan Tipe Heat Exchanger 

a. Menghitung Δ𝑡 

• Fluida panas (Steam Kondensasi Revisi): 𝑊 = 4.201,8 lb/jam, 𝑇1 =

482,0 ∘F, 𝑇2 = 318,74 ∘F 

• Fluida dingin (Gas Recycle): 𝑤 = 44.767,9 lb/jam, 𝑡1 = 257,27 ∘F, 𝑡2 =
462,29 ∘F 

• Panas dipindahkan: 𝑄 = 4.126.985,5 Btu/jam 

FLUIDA PANAS (°F) 
 

FLUIDA 

DINGIN (°F) 

SELISIH 

(°F) 

482,0 Temperatur 

tinggi 

462,29 19,71 (Δ𝑡2) 

318,74 Temperatur 

rendah 

257,27 61,47 (Δ𝑡1) 

𝑳𝑴𝑻𝑫 = 𝟑𝟔, 𝟔𝟖 ∘F ;  𝑭𝒕

= 𝟎, 𝟖𝟓 → 𝚫𝑻

= 𝟑𝟏, 𝟏𝟖 ∘F 

   

b. Menentukan UD: Asumsi 𝑈𝐷 = 45 Btu/jam.ft
2
.∘F 

c. Menghitung Luas Permukaan (A): 𝐴 = 2.941,3 ft
2 → Shell and Tube 

2. Menentukan Bahan Konstruksi Heat Exchanger 
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• Tube & Shell: Carbon Steel SA-285 Grade C. 

3. Menentukan Spesifikasi Shell and Tube Heat Exchanger 

L = 16 ft 

SHELL (STEAM) TUBE (GAS RECYCLE) 

INSIDE DIAMETER (𝑰𝑫𝒔) = 35 

IN 

Outside Diameter (𝑂𝐷) = 0,75 in 

BAFFLE SPACING (𝑩) = 7 IN Inside Diameter (𝐼𝐷) = 0,62 in (BWG 

16) 

PASSES (𝒏) = 1 Jumlah Tube (𝑁𝑡) = 950, Passes (𝑛) = 2 

4. Menghitung Koefisien Perpindahan Panas 

a. Menghitung 𝑇𝑐 dan 𝑡𝑐: 𝑇𝑐 = 400,37 ∘F, 𝑡𝑐 = 359,78 ∘F 

b. Menghitung Koefisien Perpindahan Panas Menyeluruh Bersih (UC) 

SHELL, FLUIDA PANAS TUBE, FLUIDA DINGIN 

ASUMSI KONDENSASI 𝒉𝒐 =

𝟏𝟓𝟎𝟎 BTU/JAM.FT
𝟐
.∘F 

𝑎𝑡 =
950 × 0,302

144 × 2
= 0,996 ft

2
 

 

𝐺𝑡 =
44.767,9

0,996

= 44.947,7 lb/jam.ft
2
 

 
𝑅𝑒𝑡 = 66.265 → 𝑗𝐻 = 175 

 
ℎ𝑖 = 61,2 → ℎ𝑖𝑜

= 50,6 Btu/jam.ft
2
.∘F 

c. Menghitung UC: 𝑈𝐶 =
50,6×1500

50,6+1500
= 48,95 Btu/jam.ft

2
.∘F 

d. Menghitung 𝐴𝑎𝑘𝑡𝑢𝑎𝑙: 𝐴𝑎𝑘𝑡𝑢𝑎𝑙 = 950 × 16 × 0,1963 = 2.983,7 ft
2
 

e. Menghitung UD Aktual: 𝑈𝐷 =
4.126.985,5

2.983,7×31,18
= 44,36 Btu/jam.ft

2
.∘F 

f. Menghitung Rd Aktual: 𝑅𝑑 =
48,95−44,36

48,95×44,36
= 0,0021 Jam.ft

2
.∘F/Btu 

5. Menghitung Pressure Drop 

SHELL, FLUIDA PANAS TUBE, FLUIDA 

DINGIN 

𝚫𝑷𝒔 = 𝟎, 𝟓𝟎 PSI (KONDENSASI STEAM 

DIABAIKAN / SANGAT KECIL) 

Δ𝑃𝑇 = 0,48 psi 
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RANGKUMAN 

SPESIFIKASI DETAIL 

NAMA Heater Recycle Gas 

KODE HE-06 

FUNGSI Menaikkan suhu keluaran kompresor 

sebagai aliran Recycle 

BAHAN Shell: Carbon Steel SA-285 Grade C 

 

 

Tube: Carbon Steel SA-285 Grade C 

JENIS Shell and Tube Heat Exchanger 

DIMENSI SHELL Dimensi Tube 

INSIDE DIAMETER: 35 IN Outside Diameter: 0,75 in / Inside 

Diameter: 0,62 in 

BAFFLE SPACING: 7 IN Jumlah Tube: 950 

JUMLAH PASS: 1 Jumlah Pass: 2, Panjang: 16 ft 

KOEFISIEN PERPINDAHAN 

PANAS 

 

UC 48,95 (Btu/jam.ft².°F) 

UD 44,36 (Btu/jam.ft².°F) 

LUAS PERPINDAHAN 

PANAS 

2.983,7 ft² 

PANAS YANG 

DIPINDAHKAN 

4.126.985,5 Btu/jam 

FAKTOR KEKOTORAN (𝑹𝒅) 
 

RD MINIMUM 0,0020 (Jam.ft².°F/Btu) 

RD PERHITUNGAN 0,0021 (Jam.ft².°F/Btu) 

PRESSURE DROP 
 

PRESSURE DROP SHELL 0,50 psi (Diijinkan 2,0 psi) 

PRESSURE DROP TUBE 0,48 psi (Diijinkan 2,0 psi) 
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E. HEAT EXCHANGER (HE-07) 

Fungsi: Menurunkan suhu keluaran Stripper dari 453 K menjadi 383 K. 

Kode: HE-07 

Tipe: Shell and Tube Heat Exchanger 

Tujuan: 

1. Menentukan tipe Heat Exchanger. 

2. Menentukan bahan konstruksi Heat Exchanger. 

3. Menentukan spesifikasi Heat Exchanger. 

4. Menghitung koefisien perpindahan panas. 

5. Menghitung Pressure Drop. 

Langkah Perancangan 

1. Menentukan Tipe Heat Exchanger 

a. Menghitung Δ𝑡 

• Fluida panas (Lean Benfield): 𝑇1 = 355,7 ∘F, 𝑇2 = 229,7 ∘F 

• Fluida dingin (Air Pendingin): 𝑤 = 1.244.963,2 lb/jam, 𝑡1 = 86,0 ∘F, 

𝑡2 = 113,0 ∘F 

• Panas dipindahkan: 𝑄 = 33.559.448,0 Btu/jam 

FLUIDA PANAS (°F) 
 

FLUIDA 

DINGIN (°F) 

SELISIH 

(°F) 

355,7 Temperatur 

tinggi 

113,0 242,7 (Δ𝑡2) 

229,7 Temperatur 

rendah 

86,0 143,7 (Δ𝑡1) 

𝑳𝑴𝑻𝑫 = 𝟏𝟖𝟖, 𝟗 ∘F ;  𝑭𝒕

= 𝟎, 𝟗𝟓𝟓 → 𝚫𝑻

= 𝟏𝟖𝟎, 𝟒 ∘F 

   

b. Menentukan UD: Asumsi 𝑈𝐷 = 85 Btu/jam.ft
2
.∘F 

c. Menghitung Luas Permukaan (A): 𝐴 = 2.188,6 ft
2 → Shell and Tube 

2. Menentukan Bahan Konstruksi Heat Exchanger 

• Tube: Admiralty Brass. 

• Shell: Stainless Steel SA-240 Type 304. 
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3. Menentukan Spesifikasi Shell and Tube Heat Exchanger 

L = 16 ft 

SHELL (LEAN BENFIELD) TUBE (AIR PENDINGIN) 

INSIDE DIAMETER (𝑰𝑫𝒔) = 33 

IN 

Outside Diameter (𝑂𝐷) = 0,75 in 

BAFFLE SPACING (𝑩) = 8 IN Inside Diameter (𝐼𝐷) = 0,62 in (BWG 

16) 

PASSES (𝒏) = 1 Jumlah Tube (𝑁𝑡) = 850, Passes (𝑛) = 4 

4. Menghitung Koefisien Perpindahan Panas 

a. Menghitung 𝑇𝑐 dan 𝑡𝑐: 𝑇𝑐 = 292,7 ∘F, 𝑡𝑐 = 99,5 ∘F 

b. Menghitung Koefisien Perpindahan Panas Menyeluruh Bersih (UC) 

SHELL, FLUIDA PANAS TUBE, FLUIDA DINGIN 

𝒂𝒔 =
𝟑𝟑 × 𝟎, 𝟐𝟓 × 𝟖

𝟏𝟒𝟒 × 𝟏, 𝟎
= 𝟎, 𝟒𝟓𝟖 FT𝟐 𝑎𝑡 =

850 × 0,302

144 × 4
= 0,445 ft

2
 

𝑮𝒔 =
𝟔𝟓𝟐. 𝟎𝟎𝟎

𝟎, 𝟒𝟓𝟖

= 𝟏. 𝟒𝟐𝟑. 𝟓𝟖𝟎, 𝟖 LB/JAM.FT
𝟐
 

𝐺𝑡 =
1.244.963,2

0,445

= 2.797.670,1 lb/jam.ft
2
 

𝑹𝒆𝒔 = 𝟏𝟖𝟎. 𝟑𝟐𝟎 → 𝒋𝑯 = 𝟏𝟓𝟎 𝑉𝑡 = 12,5 fps (Air kecepatan 

tinggi) 

𝒉𝒐 = 𝟗𝟓𝟖, 𝟓 BTU/JAM.FT
𝟐
.∘F ℎ𝑖 = 1350 → ℎ𝑖𝑜

= 1.116 Btu/jam.ft
2
.∘F 

c. Menghitung UC: 𝑈𝐶 =
1.116×958,5

1.116+958,5
= 515,60 Btu/jam.ft

2
.∘F 

d. Menghitung 𝐴𝑎𝑘𝑡𝑢𝑎𝑙: 𝐴𝑎𝑘𝑡𝑢𝑎𝑙 = 850 × 16 × 0,1963 = 2.669,6 ft
2
 

e. Menghitung UD Aktual: 𝑈𝐷 =
33.559.448,0

2.669,6×180,4
= 69,68 Btu/jam.ft

2
.∘F 

f. Menghitung Rd Aktual: 𝑅𝑑 =
515,60−69,68

515,60×69,68
= 0,0124 Jam.ft

2
.∘F/Btu 

5. Menghitung Pressure Drop 

SHELL, FLUIDA PANAS TUBE, FLUIDA DINGIN 

𝚫𝑷𝒔 = 𝟓, 𝟔𝟎 PSI Δ𝑃𝑇 = 6,00 psi 
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RANGKUMAN 

SPESIFIKASI DETAIL 

NAMA Lean Benfield Cooler 

KODE HE-07 

FUNGSI Menurunkan suhu keluaran Stripper dari 453 

K menjadi 383 K 

BAHAN Shell: Stainless Steel SA-240 Type 304 

 

 

Tube: Admiralty Brass 

JENIS Shell and Tube Heat Exchanger 

DIMENSI SHELL Dimensi Tube 

INSIDE DIAMETER: 33 IN Outside Diameter: 0,75 in / Inside Diameter: 

0,62 in 

BAFFLE SPACING: 8 IN Jumlah Tube: 850 

JUMLAH PASS: 1 Jumlah Pass: 4, Panjang: 16 ft 

KOEFISIEN PERPINDAHAN 

PANAS 

 

UC 515,60 (Btu/jam.ft².°F) 

UD 69,68 (Btu/jam.ft².°F) 

LUAS PERPINDAHAN 

PANAS 

2.669,6 ft² 

PANAS YANG 

DIPINDAHKAN 

33.559.448,0 Btu/jam 

FAKTOR KEKOTORAN (𝑹𝒅) 
 

RD MINIMUM 0,0030 (Jam.ft².°F/Btu) 

RD PERHITUNGAN 0,0124 (Jam.ft².°F/Btu) 

PRESSURE DROP 
 

PRESSURE DROP SHELL 5,60 psi (Diijinkan 10,0 psi) 

PRESSURE DROP TUBE 6,00 psi (Diijinkan 10,0 psi) 
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E. HEAT EXCHANGER (HE-08) 

Fungsi: Menaikkan suhu keluaran CO2 Absorber menjadi 453 K. 

Kode: HE-08 

Tipe: Shell and Tube Heat Exchanger 

Tujuan: 

1. Menentukan tipe Heat Exchanger. 

2. Menentukan bahan konstruksi Heat Exchanger. 

3. Menentukan spesifikasi Heat Exchanger. 

4. Menghitung koefisien perpindahan panas. 

5. Menghitung Pressure Drop. 

Langkah Perancangan 

1. Menentukan Tipe Heat Exchanger 

a. Menghitung Δ𝑡 

• Fluida panas (Steam): 𝑊 = 28.492,5 lb/jam, 𝑇1 = 482,0 ∘F, 𝑇2 =

318,7 ∘F 

• Fluida dingin (Larutan): 𝑤 = 387.738,9 lb/jam, 𝑡1 = 253,7 ∘F, 𝑡2 =
355,7 ∘F 

• Panas dipindahkan: 𝑄 = 27.985.392,9 Btu/jam 

FLUIDA PANAS (°F) 
 

FLUIDA 

DINGIN (°F) 

SELISIH 

(°F) 

482,0 Temperatur 

tinggi 

355,7 126,3 (Δ𝑡2) 

318,7 Temperatur 

rendah 

253,7 65,0 (Δ𝑡1) 

𝑳𝑴𝑻𝑫 = 𝟗𝟐, 𝟑 ∘F ;  𝑭𝒕

= 𝟎, 𝟖𝟓 → 𝚫𝑻
= 𝟕𝟖, 𝟓 ∘F 

   

b. Menentukan UD: Asumsi 𝑈𝐷 = 100 Btu/jam.ft
2
.∘F 

c. Menghitung Luas Permukaan (A): 𝐴 = 3.565,0 ft
2 → Shell and Tube 

2. Menentukan Bahan Konstruksi Heat Exchanger 

• Tube: Stainless Steel SA-240 Type 304. 
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• Shell: Carbon Steel SA-285 Grade C. 

3. Menentukan Spesifikasi Shell and Tube Heat Exchanger 

L = 16 ft 

SHELL (STEAM) TUBE (LARUTAN) 

INSIDE DIAMETER (𝑰𝑫𝒔) = 39 

IN 

Outside Diameter (𝑂𝐷) = 0,75 in 

BAFFLE SPACING (𝑩) = 8 IN Inside Diameter (𝐼𝐷) = 0,62 in (BWG 

16) 

PASSES (𝒏) = 1 Jumlah Tube (𝑁𝑡) = 1200, Passes (𝑛) = 2 

4. Menghitung Koefisien Perpindahan Panas 

a. Menghitung 𝑇𝑐 dan 𝑡𝑐: 𝑇𝑐 = 318,7 ∘F, 𝑡𝑐 = 304,7 ∘F 

b. Menghitung Koefisien Perpindahan Panas Menyeluruh Bersih (UC) 

SHELL, FLUIDA PANAS TUBE, FLUIDA DINGIN 

ASUMSI KONDENSASI 𝒉𝒐 =

𝟏𝟓𝟎𝟎 BTU/JAM.FT
𝟐
.∘F 

𝑎𝑡 =
1200 × 0,302

144 × 2
= 1,258 ft

2
 

 

𝐺𝑡 =
387.738,9

1,258

= 308.218,5 lb/jam.ft
2
 

 
𝑅𝑒𝑡 = 36.986 → 𝑗𝐻 = 120 

 
ℎ𝑖 = 936,0 → ℎ𝑖𝑜

= 773,8 Btu/jam.ft
2
.∘F 

c. Menghitung UC: 𝑈𝐶 =
773,8×1500

773,8+1500
= 510,40 Btu/jam.ft

2
.∘F 

d. Menghitung 𝐴𝑎𝑘𝑡𝑢𝑎𝑙: 𝐴𝑎𝑘𝑡𝑢𝑎𝑙 = 1200 × 16 × 0,1963 = 3.769,0 ft
2
 

e. Menghitung UD Aktual: 𝑈𝐷 =
27.985.392,9

3.769,0×78,5
= 94,59 Btu/jam.ft

2
.∘F 

f. Menghitung Rd Aktual: 𝑅𝑑 =
510,40−94,59

510,40×94,59
= 0,0086 Jam.ft

2
.∘F/Btu 

5. Menghitung Pressure Drop 

SHELL, FLUIDA PANAS TUBE, FLUIDA DINGIN 

𝚫𝑷𝒔 = 𝟎, 𝟒𝟎 PSI (KONDENSASI) Δ𝑃𝑇 = 0,40 psi 
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RANGKUMAN 

SPESIFIKASI DETAIL 

NAMA CO2 Absorber Bottom Heater 

KODE HE-08 

FUNGSI Menaikkan suhu keluaran CO2 Absorber 

menjadi 453 K 

BAHAN Shell: Carbon Steel SA-285 Grade C 

 

 

Tube: Stainless Steel SA-240 Type 304 

JENIS Shell and Tube Heat Exchanger 

DIMENSI SHELL Dimensi Tube 

INSIDE DIAMETER: 39 IN Outside Diameter: 0,75 in / Inside 

Diameter: 0,62 in 

BAFFLE SPACING: 8 IN Jumlah Tube: 1200 

JUMLAH PASS: 1 Jumlah Pass: 2, Panjang: 16 ft 

KOEFISIEN PERPINDAHAN 

PANAS 

 

UC 510,40 (Btu/jam.ft².°F) 

UD 94,59 (Btu/jam.ft².°F) 

LUAS PERPINDAHAN 

PANAS 

3.769,0 ft² 

PANAS YANG 

DIPINDAHKAN 

27.985.392,9 Btu/jam 

FAKTOR KEKOTORAN (𝑹𝒅) 
 

RD MINIMUM 0,0030 (Jam.ft².°F/Btu) 

RD PERHITUNGAN 0,0086 (Jam.ft².°F/Btu) 

PRESSURE DROP 
 

PRESSURE DROP SHELL 0,40 psi (Diijinkan 2,0 psi) 

PRESSURE DROP TUBE 0,40 psi (Diijinkan 10,0 psi) 
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E. HEAT EXCHANGER (HE-09) 

Fungsi: Menaikkan suhu produk atas Water Absorber sebelum masuk ke CO2 

Absorber. 

Kode: HE-09 

Tipe: Shell and Tube Heat Exchanger 

Tujuan: 

1. Menentukan tipe Heat Exchanger. 

2. Menentukan bahan konstruksi Heat Exchanger. 

3. Menentukan spesifikasi Heat Exchanger. 

4. Menghitung koefisien perpindahan panas. 

5. Menghitung Pressure Drop. 

Langkah Perancangan 

1. Menentukan Tipe Heat Exchanger 

a. Menghitung Δ𝑡 

• Fluida panas (Steam Kondensasi Revisi): 𝑊 = 10.295,4 lb/jam, 𝑇1 =

482,0 ∘F, 𝑇2 = 318,74 ∘F 

• Fluida dingin (Gas Umpan Absorber): 𝑤 = 103.399,5 lb/jam, 𝑡1 =
85,73 ∘F, 𝑡2 = 229,73 ∘F 

• Panas dipindahkan: 𝑄 = 10.112.133,5 Btu/jam 

FLUIDA PANAS (°F) 
 

FLUIDA 

DINGIN (°F) 

SELISIH 

(°F) 

482,0 Temperatur 

tinggi 

229,73 252,27 

(Δ𝑡2) 

318,74 Temperatur 

rendah 

85,73 233,01 

(Δ𝑡1) 

𝑳𝑴𝑻𝑫

=
𝟐𝟓𝟐, 𝟐𝟕 − 𝟐𝟑𝟑, 𝟎𝟏

𝐥𝐧(𝟐𝟓𝟐, 𝟐𝟕/𝟐𝟑𝟑, 𝟎𝟏)

= 𝟐𝟒𝟐, 𝟓 ∘F 

   

𝑹 = 𝟏, 𝟏𝟑𝟒 ;  𝑺 = 𝟎, 𝟑𝟔𝟑
→ 𝑭𝒕 = 𝟎, 𝟗𝟎 
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𝚫𝑻 = 𝟐𝟒𝟐, 𝟓 × 𝟎, 𝟗𝟎
= 𝟐𝟏𝟖, 𝟐𝟓 ∘F 

   

b. Menentukan UD: Asumsi 𝑈𝐷 = 35 Btu/jam.ft
2
.∘F 

c. Menghitung Luas Permukaan (A): 𝐴 = 1.323,7 ft
2 → Shell and Tube 

2. Menentukan Bahan Konstruksi Heat Exchanger 

• Tube & Shell: Carbon Steel SA-285 Grade C. 

3. Menentukan Spesifikasi Shell and Tube Heat Exchanger 

L = 16 ft 

SHELL (STEAM) TUBE (GAS UMPAN) 

INSIDE DIAMETER (𝑰𝑫𝒔) = 25 

IN 

Outside Diameter (𝑂𝐷) = 0,75 in 

BAFFLE SPACING (𝑩) = 6 IN Inside Diameter (𝐼𝐷) = 0,62 in (BWG 

16) 

PASSES (𝒏) = 1 Jumlah Tube (𝑁𝑡) = 450, Passes (𝑛) = 2 

4. Menghitung Koefisien Perpindahan Panas 

a. Menghitung 𝑇𝑐 dan 𝑡𝑐: 𝑇𝑐 = 400,37 ∘F, 𝑡𝑐 = 157,73 ∘F 

b. Menghitung Koefisien Perpindahan Panas Menyeluruh Bersih (UC) 

SHELL, FLUIDA PANAS TUBE, FLUIDA DINGIN 

ASUMSI KONDENSASI 𝒉𝒐 =

𝟏𝟓𝟎𝟎 BTU/JAM.FT
𝟐
.∘F 

𝑎𝑡 =
450 × 0,302

144 × 2
= 0,472 ft

2
 

 

𝐺𝑡 =
103.399,5

0,472

= 219.066,7 lb/jam.ft
2
 

 
𝑅𝑒𝑡 = 282.596 → 𝑗𝐻 = 350 

 
ℎ𝑖 = 117,4 → ℎ𝑖𝑜

= 97,0 Btu/jam.ft
2
.∘F 

c. Menghitung UC: 𝑈𝐶 =
97,0×1500

97,0+1500
= 91,10 Btu/jam.ft

2
.∘F 

d. Menghitung 𝐴𝑎𝑘𝑡𝑢𝑎𝑙: 𝐴𝑎𝑘𝑡𝑢𝑎𝑙 = 450 × 16 × 0,1963 = 1.413,36 ft
2
 

e. Menghitung UD Aktual: 𝑈𝐷 =
10.112.133,5

1.413,36×218,25
= 32,78 Btu/jam.ft

2
.∘F 

f. Menghitung Rd Aktual: 𝑅𝑑 =
91,10−32,78

91,10×32,78
= 0,0195 Jam.ft

2
.∘F/Btu 
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5. Menghitung Pressure Drop 

SHELL, FLUIDA PANAS TUBE, FLUIDA DINGIN 

𝚫𝑷𝒔 = 𝟎, 𝟓𝟎 PSI (KONDENSASI STEAM) Δ𝑃𝑇 = 0,74 psi 

RANGKUMAN 

SPESIFIKASI DETAIL 

NAMA CO2 Absorber Inlet Heater 

KODE HE-09 

FUNGSI Menaikkan suhu produk atas Water Absorber 

sebelum masuk ke CO2 Absorber 

BAHAN Shell: Carbon Steel SA-285 Grade C 

 

 

Tube: Carbon Steel SA-285 Grade C 

JENIS Shell and Tube Heat Exchanger 

DIMENSI SHELL Dimensi Tube 

INSIDE DIAMETER: 25 IN Outside Diameter: 0,75 in / Inside Diameter: 

0,62 in 

BAFFLE SPACING: 6 IN Jumlah Tube: 450 

JUMLAH PASS: 1 Jumlah Pass: 2, Panjang: 16 ft 

KOEFISIEN 

PERPINDAHAN PANAS 

 

UC 91,10 (Btu/jam.ft².°F) 

UD 32,78 (Btu/jam.ft².°F) 

LUAS PERPINDAHAN 

PANAS 

1.413,36 ft² 

PANAS YANG 

DIPINDAHKAN 

10.112.133,5 Btu/jam 

FAKTOR KEKOTORAN 

(𝑹𝒅) 

 

RD MINIMUM 0,0020 (Jam.ft².°F/Btu) 

RD PERHITUNGAN 0,0195 (Jam.ft².°F/Btu) 
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PRESSURE DROP 
 

PRESSURE DROP SHELL 0,50 psi (Diijinkan 2,0 psi) 

PRESSURE DROP TUBE 0,74 psi (Diijinkan 2,0 psi) 
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F. KOMPRESOR RECYCLE 

Kode : K-01 

Fungsi : Menaikkan tekanan gas Recycle dari 14 atm menjadi 16 atm sebelum 

masuk reaktor. 

Tujuan : 

1. Menentukan tipe kompresor 

2. Menentukan bahan kontruksi kompresor 

3. Menghitung tenaga aktual kompresor 

Langkah Perancangan 

1. Menentukan Tipe Kompresor 

Dipilih kompresor jenis sentrifugal dengan pertimbangan: 

a. Efisiensi tinggi 

b. Biaya perawatan rendah 

c. Konstruksi sederhana 

2. Menentukan Bahan Konstruksi 

Bahan konstruksi yang dipilih adalah Low Alloy Steel SA 353 karena: 

a. Bahan tahan panas (s.d 650 °F) serta tahan korosi. 

b. Memiliki tekanan maksimum yang besar (s.d 22500 psi). 

3. Menghitung Kebutuhan Tenaga Kompresor 

a. Menghitung Suhu Keluar Kompresor (T2) 

• Rasio kompresi (Rc) 

𝑅𝑐 =
𝑃2

𝑃1
 

𝑅𝑐 =
16

14
= 1,14 

Karena 1,14 < 4 maka dipilih single stage (Ludwig, vol.3, Compression 

Equipment). 

• Menghitung kecepatan volumetrik gas masuk kompresor (V) 

KOMPONEN KMO

L 

YI TC PC TR PR Ω B° 
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ETILEN 90,01 0,07

8 

282,3

6 

50,50 1,356 0,27

7 

0,08

6 

-

0,17

6 

OKSIGEN 102,6

7 

0,08

9 

154,5

8 

50,14 2,478 0,27

9 

0,02

1 

-

0,01

6 

ETILEN 

OKSIDA 

2,04 0,00

2 

469,1

5 

71,00 0,816 0,19

7 

0,15

7 

-

0,50

1 

AIR 0,00 0,00

0 

647,1

3 

218,1

9 

0,592 0,06

4 

0,34

8 

-

0,89

4 

NITROGEN 155,2

9 

0,13

5 

126,1

0 

33,50 3,037 0,41

8 

0,03

8 

0,01

2 

ETANA 2,71 0,00

2 

305,4

2 

48,28 1,254 0,29

0 

0,91

0 

-

0,21

1 

METANA 795,5

9 

0,69

0 

190,5

8 

45,80 2,010 0,30

6 

0,00

7 

-

0,05

5 

HIDROGEN 3,93 0,00

3 

33,18 12,83 11,54

3 

1,09

1 

0,00

0 

0,07

5 

KARBONDIOKS

IDA 

0,51 0,00

0 

304,1

9 

72,84 1,259 0,19

2 

0,22

5 

-

0,20

9 

TOTAL 1152,

75 

1,00

0 

- - - - 0,02

1 

-

0,05

0 

KOMPONEN B¹ BPC/RT

C 

Z V CP I YI × 

CPI 

ETILEN 0,09

1 

-0,168 0,96

6 

195.099,91 50,86 3,97 

OKSIGEN 0,13

5 

-0,013 0,99

9 

230.116,92 30,06 2,68 

ETILEN OKSIDA -

0,26

4 

-0,542 0,86

9 

3.977,97 59,06 0,10 
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AIR -

1,41

8 

-1,387 0,85

0 

0,00 34,17 0,00 

NITROGEN 0,13

7 

0,017 1,00

2 

349.385,78 29,23 3,94 

ETANA 0,07

3 

-0,145 0,96

7 

5.881,59 63,01 0,15 

METANA 0,13

0 

-0,054 0,99

2 

1.771.088,7

7 

40,03 27,6

3 

HIDROGEN 0,13

9 

0,075 1,00

7 

8.883,26 29,08 0,10 

KARBONDIOKSID

A 

0,07

4 

-0,192 0,97

1 

1.108,63 186,8

5 

0,08 

TOTAL 0,13

1 

-0,007 0,99

3 

2.565.542,8

3 

522,3

5 

38,6

0 

𝑉 = 2.565.542.834 cm3/jam = 0,71 m3/det 

Dari Fig 3-6 Coulson diperoleh nilai efisiensi politropik (EP) = 74 % 

Cp campuran = 38,60 kJ/kmol K 

𝑌 =
𝐶𝑝

𝐶𝑝 − 8,314
= 1,27 

(Sesuai data Y operasional = 1,30) 

𝑀 =
𝑌 − 1

𝑌 × 𝐸𝑃
= 0,29 

𝑛 =
1

1 − 𝑀
= 1,41 

𝑇𝑜𝑢𝑡 = 𝑇𝑖𝑛 × (
𝑃2

𝑃1
)

𝑀

= 383 × (
16

14
)

0,29

= 398,3 K = 125,3 °C 

b. Menghitung Z Input (Z1) 

KOMPONEN YI TC PC YI × 

TCI 

YI × 

PCI 

Ω YI.Ω 

ETILEN 0,07

8 

282,3

6 

50,50 22,05 3,94 0,08

6 

0,006

7 

OKSIGEN 0,08

9 

154,5

8 

50,14 13,77 4,47 0,02

1 

0,001

9 
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ETILEN OKSIDA 0,00

2 

469,1

5 

71,00 0,84 0,13 0,15

7 

0,000

3 

AIR 0,00

0 

647,1

3 

218,1

9 

0,00 0,00 0,34

8 

0,000

0 

NITROGEN 0,13

5 

126,1

0 

33,50 16,99 4,51 0,03

8 

0,005

1 

ETANA 0,00

2 

305,4

2 

48,28 0,73 0,12 0,91

0 

0,002

2 

METANA 0,69

0 

190,5

8 

45,80 131,5

4 

31,6

1 

0,00

7 

0,004

8 

HIDROGEN 0,00

3 

33,18 12,83 0,11 0,04 0,00

0 

0,000

0 

KARBONDIOKSID

A 

0,00

0 

304,1

9 

72,84 0,12 0,03 0,22

5 

0,000

1 

TOTAL 1,00

0 

  
186,1

6 

44,8

5 

 
0,021

1 

𝑃𝑟 =
𝑃

𝑃𝑐
=

14

44,85
= 0,312 

𝑇𝑟 =
𝑇

𝑇𝑐
=

383

186,16
= 2,057 

𝐵0 = 0,083 −
0,422

𝑇𝑟1,6
= −0,050 

𝐵1 = 0,139 −
0,172

𝑇𝑟4,2
= 0,131 

𝐵𝑃𝑐

𝑅𝑇𝑐
=

𝑃𝑟

𝑇𝑟
× (𝐵0 + 𝜔𝐵1) = −0,007 

𝑍1 = 1 +
𝐵𝑃𝑐

𝑅𝑇𝑐
= 0,993 

c. Menghitung Z Output (Z2) 

𝑇𝑟 =
𝑇2

𝑇𝑐
=

398,3

186,16
= 2,140 

𝑃𝑟 =
𝑃2

𝑃𝑐
=

16

44,85
= 0,357 

Titik (Pr,Tr) berada di atas grafik (Smith Van Ness, fig. 3-14). Perhitungan harga 

Z dilakukan secara matematis: 
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𝐵0 = 0,083 −
0,422

𝑇𝑟1,6
= −0,042 

𝐵1 = 0,139 −
0,172

𝑇𝑟4,2
= 0,132 

𝐵𝑃𝑐

𝑅𝑇𝑐
=

𝑃𝑟

𝑇𝑟
× (𝐵0 + 𝜔𝐵1) = −0,0065 

𝑍2 = 1 +
𝐵𝑃𝑐

𝑅𝑇𝑐
= 0,994 

𝑍𝑎𝑣𝑔 =
𝑍1 + 𝑍2

2
= 0,9935 ≈ 0,99 

d. Menghitung Kerja Politropik 

𝑊 =
𝑍𝑎𝑣𝑔 ⋅ 𝑅 ⋅ 𝑇1

𝑀
[(

𝑃2

𝑃1
)

𝑀

− 1] 

𝑊 =
0,9935 ⋅ 8,314 ⋅ 383

0,29
[(

16

14
)

0,29

− 1] = 429,4 kJ/kmol 

e. Menghitung Kerja Aktual 

𝑊𝑎𝑘𝑡𝑢𝑎𝑙 =
𝑊

𝐸𝑃
 

𝑊𝑎𝑘𝑡𝑢𝑎𝑙 =
429,4

0,74
= 580,3 kJ/kmol 

f. Menghitung Kebutuhan Tenaga Kompresor 

Tenaga kompresor =
𝑊𝑎𝑘𝑡𝑢𝑎𝑙 × Molar flow

3600
 

Tenaga kompresor =
580,3 × 1152,75

3600
 

Tenaga kompresor = 185,8 kW = 249,2 Hp 

RANGKUMAN 

NAMA Kompresor Recycle 

KODE K-01 

FUNGSI Menaikkan tekanan gas Recycle dari 14 atm menjadi 

16 atm 

TIPE Kompresor Sentrifugal Single Stage 
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BAHAN 

KONTRUKSI 

Low Alloy Steel SA 353 

POWER 249,2 HP 

Kondisi Operasi 

INPUT OUTPUT 

TEKANAN : 14,0 ATM Tekanan : 16,0 atm 

SUHU : 110,0 °C Suhu : 125,3 °C 

 

Nama : Kompresor Recycle 

Kode : K-01 

Fungsi : Menaikkan tekanan gas Recycle dari 14 atm menjadi 16 atm sebelum 

masuk reaktor 

Tipe : Kompresor Sentrifugal Single Stage 

Bahan Kontruksi : Low Alloy Steel SA 353 

Power : 249,2 HP 
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G. MENARA DISTILASI (D-01) 

Fungsi: Memurnikan produk Etilen Oksida yang keluar dari Water Absorber. 

Tujuan Perancangan: 

1. Menentukan tipe kolom distilasi. 

2. Menentukan bahan konstruksi kolom. 

3. Menghitung jumlah Plate kolom. 

4. Menghitung dimensi kolom (diameter, tebal Shell/Head, tinggi total). 

1. Menentukan Tipe Kolom Distilasi 

Dipilih kolom distilasi jenis Tray Tower dengan pertimbangan: 

• Perkiraan awal diameter kolom > 3 ft. 

• Campuran tidak bersifat korosif. 

• Kapasitas kolom besar. 

Jenis Tray yang digunakan adalah Sieve Tray dengan pertimbangan: 

• Kapasitas uap dan cairannya besar. 

• Pressure Drop rendah dan efisiensi tinggi. 

• Lebih ringan, murah, dan mudah pembuatannya. 

• Mempunyai luas permukaan yang besar untuk terjadinya transfer massa. 

2. Menentukan Bahan Konstruksi Kolom 

Dipilih bahan konstruksi Carbon Steel SA-285 Grade C, dengan pertimbangan: 

• Mempunyai allowable Working stress yang besar (ketebalan bahan bisa 

lebih tipis untuk kapasitas yang sama). 

• Struktur kuat dan harga relatif murah. 

3. Menghitung Jumlah Plate 

Menggunakan metode grafis Mc Cabe-Thiele (campuran biner Etilen Oksida - 

Air). 

Data Kesetimbangan Etilen Oksida - Air (𝑃 = 5 atm) 

T 

(K) 

P°A 

(KPA) 

P°B 

(KPA) 

XA = (PT-P°B)/(P°A-

P°B) 

YA = (P°A/PT) · 

XA 

418,1 3270,3 414,7 0,032 0,207 
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409,5 2812,0 325,5 0,072 0,404 

400,9 2402,9 252,4 0,118 0,560 

392,3 2039,7 193,3 0,169 0,683 

383,7 1718,7 146,0 0,229 0,777 

375,1 1436,8 108,7 0,299 0,849 

366,5 1190,8 79,6 0,384 0,903 

357,9 977,7 57,3 0,488 0,942 

349,3 794,5 40,5 0,618 0,969 

340,7 638,3 28,1 0,784 0,988 

332,1 506,6 19,0 1,000 1,000 

a. Langkah Penyelesaian Grafis & Plate Ideal 

1. Plot kurva kesetimbangan Etilen Oksida-Air. 

 

2. Tentukan posisi komposisi: 

o Umpan (𝑥𝐹) = 0,453 

o Destilat (𝑥𝐷) = 0,999 

o Residu (𝑥𝑊) = 0,076 

3. Garis umpan (q-line): ditarik dari titik 𝑦 = 𝑥 = 0,453 dengan slope 

𝑞/(𝑞 − 1) = 22,7 (cair dingin). 
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4. Garis operasi atas: ditarik dari titik 𝑦 = 𝑥 = 0,999 dengan intersep 

𝑥𝐷/(𝑅 + 1) = 0,394. 

5. Jumlah Plate ideal dari grafik (𝑁𝑖𝑑𝑒𝑎𝑙) = 20 buah. 

b. Menghitung Efisiensi Tray (𝐸𝑜) (Korelasi O’Connell) 

𝛼𝐷 = 30,98 ;  𝛼𝐵 = 9,14 ⟹ 𝛼𝑎𝑣𝑔 = (𝛼𝐷 × 𝛼𝐵)0,5 = 16,83 

𝛼𝑎𝑣𝑔 ⋅ 𝜇𝑎𝑣𝑔 = 16,83 × 0,468 = 7,88 

Dari grafik O'Connell (Henley), didapat efisiensi kolom (𝐸𝑜) = 0,35. 

c. Menghitung Jumlah Plate Aktual 

𝑁𝑎𝑘𝑡𝑢𝑎𝑙 =
𝑁𝑖𝑑𝑒𝑎𝑙

𝐸𝑜
=

20

0,35
= 𝟓𝟕 buah 

4. Menentukan Dimensi Kolom 

A. Diameter Seksi Atas Menara (𝑷 = 𝟒 atm, 𝑻 = 𝟑𝟐𝟒, 𝟑 K) 

• Densitas: 𝜌𝐿 = 870 kg/m
3
 ; 𝜌𝑉 = 6,62 kg/m

3
 

• Laju Alir Massa: 𝐿𝑤 = 63.563,5 kg/jam ; 𝑉𝑤 = 105.169,0 kg/jam 

• Konstanta Flooding (𝐹𝐿𝑉): 

𝐹𝐿𝑉 =
𝐿𝑤

𝑉𝑤
(

𝜌𝑉

𝜌𝐿
)

0,5

= 0,052 ⟹ Diambil batas minimal 0,1 

• Tegangan Permukaan (𝜎): 24,03 dyne/cm 

• Kecepatan Flooding (𝑉𝑓): 𝐶𝑓 = 0,094 m/s ⟹ 𝑉𝑓′(80%) = 0,85 m/s 

• Luas Penampang (𝐴𝑡) & Diameter (𝐷): 

𝐴𝑡 =
𝑄𝑣/𝑉𝑓′

1 − 0,08808
= 5,69 m2 ⟹ 𝐷 = √

4 ⋅ 𝐴𝑡

𝜋
= 𝟐, 𝟔𝟗 m (8,8 ft) 

B. Diameter Seksi Dasar Menara (𝑷 = 𝟒, 𝟓 atm, 𝑻 = 𝟒𝟎𝟒, 𝟓 K) 

• Densitas: 𝜌𝐿 = 929 kg/m
3
 ; 𝜌𝑉 = 3,97 kg/m

3
 

• Laju Alir Massa: 𝐿′𝑤 = 77.344,6 kg/jam ; 𝑉′𝑤 = 49.936,9 kg/jam 

• Konstanta Flooding (𝐹𝐿𝑉): 

𝐹𝐿𝑉 =
𝐿′𝑤

𝑉′𝑤
(

𝜌𝑉

𝜌𝐿
)

0,5

= 0,11 

• Tegangan Permukaan (𝜎): 47,70 dyne/cm 
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• Kecepatan Flooding (𝑉𝑓): 𝐶𝑓 = 0,105 m/s ⟹ 𝑉𝑓′(80%) = 1,28 m/s 

• Luas Penampang (𝐴𝑡) & Diameter (𝐷): 

𝐴𝑡 =
𝑄𝑣/𝑉𝑓′

1 − 0,08808
= 3,47 m2 ⟹ 𝐷 = √

4 ⋅ 𝐴𝑡

𝜋
= 𝟐, 𝟏𝟎 m (6,9 ft) 

C. Ketebalan dan Tinggi Kolom 

Menggunakan Allowable Stress (𝑓) = 25.500 psi, Efisiensi (𝐸) = 0,85, Faktor 

korosi (𝐶) = 0,125 in. 

Rumus dasar tebal Shell: 𝑡𝑠 =
𝑃⋅𝑟

𝑓⋅𝐸−0,6⋅𝑃
+ 𝐶 

BAGIAN 

KOLOM 

TEKANAN 

(PSI) 

DIAMETER 

(IN) 

KETEBALAN 

HITUNG 

KETEBALAN 

STANDAR 

SHELL 

PUNCAK 

58,8 105,6 0,268 in 3/8 inch 

SHELL 

DASAR 

66,15 82,8 0,252 in 3/8 inch 

HEAD 

PUNCAK 

58,8 106,35 (OD) 0,380 in 3/8 inch 

HEAD 

DASAR 

66,15 83,55 (OD) 0,350 in 3/8 inch 

Tinggi Total Menara (𝐻): 

𝐻 = 𝐻ℎ𝑒𝑎𝑑,𝑎𝑡𝑎𝑠 + 𝐻ℎ𝑒𝑎𝑑,𝑏𝑎𝑤𝑎ℎ + (𝑁𝑎𝑘𝑡𝑢𝑎𝑙 × Tray Spacing) 

𝐻 = 0,52 m + 0,42 m + (57 × 0,61 m) = 𝟑𝟓, 𝟕 m 
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H. KONDENSOR (C-01) 

Fungsi: Mengembunkan uap hasil atas Kolom Distilasi (D-01). 

Tipe Alat: Horizontal Condenser - Shell and Tube. 

Bahan Konstruksi: Carbon Steel SA-285 Grade C. 

1. Data Operasi & Kondisi Fluida 

PARAMETER FLUIDA PANAS 

(UAP D-01) 

FLUIDA DINGIN (AIR 

PENDINGIN) 

SUHU MASUK 

(𝑻𝒊𝒏) 

126,1 °F (52,3 °C) 86,0 °F (30,0 °C) 

SUHU KELUAR 

(𝑻𝒐𝒖𝒕) 

124,3 °F (51,3 °C) 104,0 °F (40,0 °C) 

LAJU ALIR 231.895,0 lb/jam 3.075.760,1 lb/jam 

TEKANAN 58,8 psia (4 atm) 32,3 psia (2,2 atm) 

BEBAN PANAS (𝑸) 
 

55.273.639 Btu/jam 

2. Perhitungan LMTD dan Luas Area 

• Weighted Δ𝑇: 29,4 °F (Berdasarkan pembagian range entalpi kondensasi 

multi-komponen). 

• Asumsi 𝑈𝐷: 115 Btu/jam.ft².°F 

• Luas Permukaan Kebutuhan (𝐴𝑟𝑒𝑞): 

𝐴𝑟𝑒𝑞 =
𝑄

𝑈𝐷 × Δ𝑇
=

55.273.639

115 × 29,4
= 𝟏𝟔. 𝟑𝟒𝟖 ft

𝟐
 

3. Spesifikasi Geometri (Shell & Tube) 

Menggunakan Tube OD 0,75 inch, 16 BWG, panjang 20 ft, Pitch 0,9375 inch 

Triangular. 

KOMPONEN SPESIFIKASI KETERANGAN 

TUBE 𝑁𝑡 = 𝟒. 𝟏𝟖𝟎 Tube Luas Aktual (𝐴𝑎𝑐𝑡) = 16.410 

ft² 
 

Pass = 2 𝑈𝐷,𝑎𝑘𝑡𝑢𝑎𝑙 = 114,5 

Btu/jam.ft².°F 

SHELL Diameter (𝐷𝑠) = 66 inch (5,5 

ft) 

Pass = 1 
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Baffle Space = 66 inch Jumlah Silangan = 46 

4. Performa Perpindahan Panas & Pressure Drop 

• Koefisien Bersih (𝑈𝐶): 180,0 Btu/jam.ft².°F 

• Faktor Kekotoran (𝑅𝑑): 

𝑅𝑑 =
𝑈𝐶 − 𝑈𝐷,𝑎𝑘𝑡𝑢𝑎𝑙

𝑈𝐶 × 𝑈𝐷,𝑎𝑘𝑡𝑢𝑎𝑙
=

180,0 − 114,5

180,0 × 114,5
= 𝟎, 𝟎𝟎𝟑𝟏 jam.ft

𝟐.
F/Btu

∘
 

(Standar minimum: 0,002) 

• Pressure Drop: 

o Δ𝑃 Shell = 1,8 psi (Batas izin: 5,0 psi) ⟹ AMAN 

o Δ𝑃 Tube = 6,1 psi (Batas izin: 10,0 psi) ⟹ AMAN 

  



275 

 

I. REBOILER (RB-01) 

Fungsi: Menguapkan sebagian hasil bawah Kolom Distilasi (D-01). 

Tipe Alat: Horizontal Kettle Reboiler - Shell and Tube. 

Bahan Konstruksi: Carbon Steel SA-285 Grade C. 

1. Data Operasi & Kondisi Fluida 

PARAMETER FLUIDA PANAS 

(STEAM) 

FLUIDA DINGIN 

(CAIRAN D-01) 

SUHU MASUK 

(𝑻𝒊𝒏) 

482,0 °F (250,0 °C) 268,7 °F (131,5 °C) 

SUHU KELUAR 

(𝑻𝒐𝒖𝒕) 

318,7 °F (159,3 °C) 295,0 °F (146,1 °C) 

LAJU ALIR 66.662,3 lb/jam 64.655,5 lb/jam 

TEKANAN 6,0 atm 4,5 atm 

BEBAN PANAS (𝑸) 
 

65.813.873 Btu/jam 

2. Perhitungan LMTD dan Luas Area 

• LMTD: 

𝐿𝑀𝑇𝐷 =
187,0 − 50,0

ln(187,0/50,0)
= 103, 8∘F 

• Terkoreksi (Δ𝑡): 𝐹𝑡 = 0,9 ⟹ Δ𝑡 = 103,8 × 0,9 = 𝟗𝟑, 𝟒∘F 

• Asumsi 𝑈𝐷: 140 Btu/jam.ft².°F 

• Luas Permukaan Kebutuhan (𝐴𝑟𝑒𝑞): 

𝐴𝑟𝑒𝑞 =
𝑄

𝑈𝐷 × Δ𝑡
=

65.813.873

140 × 93,4
= 𝟓. 𝟎𝟑𝟑, 𝟏 ft

𝟐
 

3. Spesifikasi Geometri (Shell & Tube) 

Menggunakan Tube OD 0,75 inch, 16 BWG, panjang 20 ft, Pitch 0,9375 inch 

Triangular. 

KOMPONEN SPESIFIKASI KETERANGAN 

TUBE 𝑁𝑡 = 𝟏. 𝟑𝟎𝟎 Tube Luas Aktual (𝐴𝑎𝑐𝑡) = 5.103,8 

ft² 
 

Pass = 2 𝑈𝐷,𝑎𝑘𝑡𝑢𝑎𝑙 = 138,0 

Btu/jam.ft².°F 
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SHELL Diameter Bundle = 39 inch 

(3,25 ft) 

Pass = 1 

 
Baffle Space = 39 inch Jumlah Silangan = 36 

4. Performa Perpindahan Panas & Pressure Drop 

• Koefisien Bersih (𝑈𝐶): 250,0 Btu/jam.ft².°F 

• Faktor Kekotoran (𝑅𝑑): 

𝑅𝑑 =
𝑈𝐶 − 𝑈𝐷,𝑎𝑘𝑡𝑢𝑎𝑙

𝑈𝐶 × 𝑈𝐷,𝑎𝑘𝑡𝑢𝑎𝑙
=

250,0 − 138,0

250,0 × 138,0
= 𝟎, 𝟎𝟎𝟑𝟐 jam.ft

𝟐.
F/Btu

∘
 

(Standar minimum: 0,002) 

• Pressure Drop: 

o Δ𝑃 Shell = 0,15 psi (Batas izin: 5,0 psi) ⟹ AMAN 

o Δ𝑃 Tube = 0,65 psi (Batas izin: 5,0 psi) ⟹ AMAN 
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J. AKUMULATOR 

Kode : ACC-01 

Fungsi : Menampung sementara kondensat cair dari Kondensor (C-01) untuk 

menjamin kelancaran aliran refluks (Lo) ke menara distilasi dan produk destilat 

(D). 

Tujuan : 

1. Menentukan tipe akumulator. 

2. Menentukan bahan konstruksi. 

3. Menghitung kapasitas dan dimensi utama (diameter dan panjang). 

4. Menghitung ketebalan Shell dan Head. 

Langkah Perancangan 

1. Menentukan Tipe Akumulator 

Dalam perancangan ini dipilih akumulator tipe Horizontal Vessel (Tangki Silinder 

Horizontal). 

Pertimbangan: 

• Sangat umum dan efektif digunakan sebagai Reflux Accumulator untuk 

memfasilitasi pemisahan uap yang mungkin masih terikut (Entrainment) 

dan mempermudah kontrol level cairan (Liquid Level Control). 

• Tekanan operasi relatif menengah (4 atm). 

2. Menentukan Bahan Konstruksi 

Bahan konstruksi diseragamkan dengan menara dan alat penukar panas untuk 

menekan biaya manufaktur, yaitu menggunakan Carbon Steel SA-285 Grade C. 

Spesifikasi material (sesuai data referensi sebelumnya): 

• Allowable Stress (𝑓) = 25.500 psi 

• Efisiensi pengelasan (𝐸) = 0,85 (Double welded butt joint) 

• Faktor korosi (𝐶) = 0,125 inch 

3. Menghitung Kapasitas dan Dimensi Utama 

Kondensat keluar dari kondensor pada suhu 51,3 °C (324,3 K) dan tekanan 4 atm. 

Berdasarkan neraca massa puncak menara: 

• Laju alir molar uap masuk kondensor (𝑉) = 2.389,12 kmol/jam 
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• Keseluruhan uap terkondensasi menjadi cairan, sehingga laju alir 

kondensat masuk akumulator setara dengan 𝑉. 

• Laju alir massa kondensat (𝑊) = 105.185,76 kg/jam 

• Densitas campuran cair (𝜌𝐿) = 870 kg/m³ 

a. Menghitung Laju Alir Volumetrik (𝑄𝑣) 

𝑄𝑣 =
𝑊

𝜌𝐿
=

105.185,76 kg/jam

870 kg/m
3 = 120,90 m3/jam = 2,015 m3/menit 

b. Menghitung Volume Akumulator 

Berdasarkan heuristik desain pabrik kimia (Walas, Chemical Process Equipment), 

waktu tinggal (Residence Time, 𝜏) cairan dalam akumulator refluks dirancang 

berkisar antara 5 hingga 15 menit. 

Ditetapkan waktu tinggal (𝜏) = 10 menit. 

• Volume cairan (𝑉𝐿) = 𝑄𝑣 × 𝜏 = 2,015 m3/menit × 10 menit = 20,15 m3 

Agar tersedia ruang uap (vapor space) yang cukup untuk antisipasi fluktuasi 

(surge), akumulator horizontal umumnya dirancang terisi cairan sebesar 50% dari 

volume total. 

• Volume tangki total (𝑉𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙) = 
𝑉𝐿

0,5
=

20,15

0,5
= 40,30 m3 

c. Menentukan Diameter dan Panjang Shell 

Standar rasio panjang terhadap diameter (𝐿/𝐷) untuk bejana horizontal 

berkapasitas sedang-besar adalah 3 hingga 5. 

Ditetapkan rasio L/D = 3, sehingga 𝐿 = 3𝐷. 

Volume Shell dirumuskan (mengabaikan volume Dished Head untuk keamanan 

Safety margin): 

𝑉𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙 =
𝜋

4
⋅ 𝐷2 ⋅ 𝐿 =

𝜋

4
⋅ 𝐷2 ⋅ (3𝐷) =

3𝜋

4
⋅ 𝐷3 

40,30 = 2,356 ⋅ 𝐷3 

𝐷3 = 17,10 m3 

𝐷 = 2,576 m = 8,45 ft 

Untuk memudahkan pabrikasi, ukuran diameter distandardisasi menjadi: 

• Diameter (𝐷) = 8,5 ft = 102 inch = 2,59 m 

• Panjang Shell (𝐿) = 3 × 8,5 ft = 25,5 ft = 306 inch = 7,77 m 
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• Cek ulang volume aktual (𝑉𝑎𝑐𝑡) = 
3,1416

4
× (2,59)2 × 7,77 = 40,94 m3 

(Sesuai, > 40,30 m³). 

4. Menghitung Ketebalan Shell dan Head 

Tekanan operasi (𝑃𝑜𝑝) = 4 atm = 58,8 psi. 

Sebagai margin keamanan, Tekanan Desain (𝑃𝑑) ditetapkan 20% lebih tinggi dari 

tekanan operasi. 

𝑃𝑑 = 1,2 × 58,8 psi = 70,56 psi. 

a. Menentukan Tebal Shell Akumulator 

Jari-jari Shell (𝑟) = 𝐷/2 = 102 inch/2 = 51 inch 

Persamaan ASME Code: 

𝑡𝑠 =
𝑃𝑑 ⋅ 𝑟

𝑓 ⋅ 𝐸 − 0,6 ⋅ 𝑃𝑑
+ 𝐶 

𝑡𝑠 =
70,56 ⋅ 51

(25.500 ⋅ 0,85) − (0,6 ⋅ 70,56)
+ 0,125 

𝑡𝑠 =
3598,56

21675 − 42,33
+ 0,125 

𝑡𝑠 =
3598,56

21632,67
+ 0,125 = 0,166 + 0,125 = 0,291 inch 

Maka digunakan pelat standar komersial dengan ketebalan Shell = 5/16 inch 

(0,3125 inch). 

b. Menentukan Tebal Head Akumulator 

Dipilih jenis Torispherical Dished Head (standar untuk tekanan < 15 bar). 

Outside Diameter Shell (𝑂𝐷)𝑠 = 𝐼𝐷 + 2(𝑡𝑠) = 102 + 2(0,3125) =

102,625 inch. 

Berdasarkan tabel standar Brownell & Young (Tabel 5.7), untuk OD ~102 inch 

digunakan: 

• 𝑟𝑐 (Radius of dish) = 102 inch 

• 𝑖𝑐𝑟 (Inside corner radius) = 6,125 inch 

Cek rasio 𝑖𝑐𝑟/𝑟𝑐 = 6,125/102 = 0,06 (Memenuhi syarat > 6%). 

Mencari faktor intensifikasi tegangan (𝑤): 
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𝑤 =
1

4
⋅ (3 + √

𝑟𝑐

𝑖𝑐𝑟
) = 0,25 ⋅ (3 + √

102

6,125
) = 0,25 ⋅ (3 + 4,08) = 1,77 

Persamaan tebal Head (𝑡ℎ): 

𝑡ℎ =
𝑃𝑑 ⋅ 𝑟𝑐 ⋅ 𝑤

2 ⋅ 𝑓 ⋅ 𝐸 − 0,2 ⋅ 𝑃𝑑
+ 𝐶 

𝑡ℎ =
70,56 ⋅ 102 ⋅ 1,77

(2 ⋅ 25500 ⋅ 0,85) − (0,2 ⋅ 70,56)
+ 0,125 

𝑡ℎ =
12739,06

43350 − 14,11
+ 0,125 

𝑡ℎ =
12739,06

43335,89
+ 0,125 = 0,294 + 0,125 = 0,419 inch 

Maka digunakan pelat standar komersial dengan ketebalan Head = 7/16 inch 

(0,4375 inch). 

c. Menghitung Tinggi Head Akumulator 

Dari Brownell & Young (Tabel 5.6), untuk 𝑡ℎ = 7/16 inch, dipilih panjang straight 

flange (𝑠𝑓) = 2,5 inch. 

• 𝐴𝐵 = (𝐼𝐷/2) − 𝑖𝑐𝑟 = (102/2) − 6,125 = 44,875 inch 

• 𝐵𝐶 = 𝑟𝑐 − 𝑖𝑐𝑟 = 102 − 6,125 = 95,875 inch 

• 𝑏 = 𝑟𝑐 − √𝐵𝐶2 − 𝐴𝐵2 = 102 − √95, 8752 − 44, 8752 = 102 −

√9192,01 − 2013,76 

• 𝑏 = 102 − √7178,25 = 102 − 84,72 = 17,28 inch 

Tinggi satu Head (𝐻ℎ) = 𝑡ℎ + 𝑏 + 𝑠𝑓 = 0,4375 + 17,28 + 2,5 = 20,22 inch =

0,51 m 

d. Menghitung Panjang Total Akumulator 

Panjang total tangki (𝐿𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙) = Panjang Shell + (2 × Tinggi Head) 

𝐿𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙 = 7,77 m + (2 × 0,51 m) = 8,79 m 

3.10. Akumulator 

Nama : Akumulator 

Kode : ACC-01 
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Fungsi : Menampung kondensat cair dari kondensor sebelum di distribusikan 

sebagai refluks dan produk. 

Tipe : Tangki Silinder Horizontal (Horizontal Vessel) 

Bahan Konstruksi : Carbon Steel SA-285 Grade C 

3.10.1. Spesifikasi Operasi 

Waktu Tinggal Cairan = 10 menit 

Fraksi Pengisian Tangki = 50% 

Tekanan Operasi = 4 atm 

Tekanan Desain = 70,56 psi 

3.10.2. Dimensi Alat 

Diameter Dalam (ID) = 8,5 ft (2,59 m) 

Panjang Shell (L) = 25,5 ft (7,77 m) 

Rasio L/D = 3,0 

Panjang Total = 8,79 m 

3.10.3. Spesifikasi Ketebalan 

Tebal Shell = 5/16 inch (0,3125 inch) 

Tipe Head = Torispherical Dished Head 

Tebal Head = 7/16 inch (0,4375 inch) 

Tinggi Head = 0,51 m 
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K. CO2 STRIPPER (S-01) 

Fungsi: Memisahkan gas CO2 dari larutan rich benfield. 

Tujuan: 

• Menentukan tipe kolom Stripper 

• Menentukan bahan konstruksi kolom 

• Menghitung jumlah Plate kolom 

• Menghitung dimensi kolom 

1. Menentukan Tipe Kolom Stripper 

Dalam perancangan ini dipilih kolom distilasi jenis Tray Tower. 

Pertimbangan pemilihan Tray Tower: 

• Perkiraan awal diameter kolom lebih besar dari 3 ft 

• Campuran tidak bersifat korosif (karena menggunakan inhibitor V2O5) 

• Kapasitas kolom besar 

Pertimbangan penggunaan Sieve Tray: 

• Kapasitas uap dan cairannya besar 

• Pressure Drop rendah, efisiensi tinggi 

• Lebih ringan, murah, dan mudah pembuatannya 

• Mempunyai luas permukaan yang besar untuk terjadinya transfer massa 

2. Menentukan Bahan Konstruksi Kolom 

Dipilih bahan konstruksi jenis Carbon Steel SA-285 Grade C. 

Pertimbangan pemilihan bahan: 

• Mempunyai allowable Working stress yang besar, sehingga untuk 

kapasitas yang sama memerlukan ketebalan bahan yang tipis 

• Struktur kuat 

• Harga relatif murah 

3. Menghitung Jumlah Plate 

Untuk menghitung kebutuhan jumlah stage ideal digunakan metode McCabe-

Thiele. Hal ini disederhanakan (pendekatan pseudo-binary) dikarenakan 

campuran diwakili oleh dua komponen kunci, yaitu karbon dioksida dan air. 

Data Kesetimbangan Karbon Dioksida - Air pada P = 5,25 atm 
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(Persamaan: 𝑥𝐴 =
𝑃𝑡−𝑃𝐵

∘

𝑃𝐴
∘ −𝑃𝐵

∘  dan 𝑦𝐴 =
𝑃𝐴

∘

𝑃𝑡
𝑥𝐴) 

T (K) P°A (KPA) P°B (KPA) XA YA 

453,0 18500,0 993,0 0,000 0,000 

451,5 17950,0 945,0 0,002 0,067 

450,0 17400,0 895,0 0,005 0,163 

448,5 16850,0 850,0 0,008 0,253 

447,0 16300,0 805,0 0,012 0,368 

445,5 15750,0 760,0 0,017 0,503 

444,0 15200,0 720,0 0,023 0,658 

442,5 14650,0 680,0 0,031 0,854 

441,0 14100,0 640,0 0,042 0,935 

439,4 13550,0 600,0 1,000 1,000 

Langkah penyelesaian grafis: 

1. Melukis kurva kesetimbangan karbon dioksida - air dari data di atas. 

 

2. Posisi umpan ditentukan oleh komposisinya yaitu xF = 0,030 (terletak 

pada kurva kesetimbangan). 

3. Posisi destilat ditentukan oleh komposisinya yaitu xD = 0,143 (terletak 

pada garis y = x = 0,143). 
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4. Posisi residu ditentukan oleh komposisinya yaitu xW = 0,0001 (terletak 

pada garis y = x = 0,0001). 

5. Melukis garis umpan "qf" melalui titik y = x = 0,030 dengan harga slope 

𝑞/(𝑞 − 1) = 3,5 (arah kuadran I karena cairan dingin). 

6. Melukis garis operasi dari titik y = x = 0,143 dengan intersep 

𝑥𝐷/(𝑅 + 1) = 0,11. 

7. Menghubungkan titik potong antara garis operasi dan garis umpan dengan 

titik xW = 0,0001. 

8. Melukis stage ideal dengan menarik garis horizontal memotong kurva 

kesetimbangan, kemudian ditarik vertikal ke atas memotong garis y = x 

(dilukis sampai komposisi tepat atau melebihi residu). 

a. Menghitung Jumlah Plate Ideal 

Dari gambar grafis diperoleh jumlah Plate ideal (N_ideal) = 15 buah. 

b. Menghitung Efisiensi Tray Kolom Stripper 

Digunakan korelasi O’Connell. Komponen kunci ringan (LK) = Karbon dioksida, 

Komponen kunci berat (HK) = Air. 

Viskositas umpan pada T = 453,0 K (Sumber: Yaws, tabel 22-1) 

KOMPONEN KMOL XI ΜI (CP) ΜI.XI (CP) 

KARBON DIOKSIDA 189,98 0,030 0,02 0,0006 

AIR 4159,27 0,650 0,15 0,0975 

GARAM BENFIELD 2050,10 0,320 0,50 0,1600 

TOTAL 6399,35 1,000 
 

0,2581 

Distribusi komposisi puncak menara (T = 439,4 K, P = 5,0 atm) 

KOMPONEN KMOL YI PI SAT 

(KPA) 

KI XI = 

YI/KI 

KARBON 

DIOKSIDA 

524,05 0,143 13550,0 26,75 0,005 

AIR 3144,29 0,857 600,0 1,18 0,726 

TOTAL 3668,34 1,000 
  

1,000 

Distribusi komposisi dasar menara (T = 453,0 K, P = 5,5 atm) 

KOMPONEN KMOL XI PI SAT 

(KPA) 

KI YI = 

XI*KI 
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KARBON 

DIOKSIDA 

0,50 0,0001 18500,0 33,19 0,003 

AIR 3825,20 0,9999 993,0 1,78 1,779 

TOTAL 3825,70 1,000 
  

1,000 

Perhitungan Nilai Alpha (α): 

𝛼𝐷 =
26,75

1,18
= 22,67 

𝛼𝐵 =
33,19

1,78
= 18,65 

𝛼𝑎𝑣𝑔 = √22,67 × 18,65 = 20,56 

𝛼𝑎𝑣𝑔 ⋅ 𝜇𝑎𝑣𝑔 = 20,56 × 0,2581 = 5,30 

Dari Fig. 13.5, Henley (Equilibrium-Stage Separation Operation in Chem Eng), 

diperoleh efisiensi kolom: Eo = 0,40 

c. Menghitung Jumlah Plate Aktual 

𝑁𝑎𝑘𝑡𝑢𝑎𝑙 =
15

0,40
= 37,5 ≈ 38 buah 

4. Menentukan Dimensi Kolom 

a. Menghitung Diameter Seksi Atas Menara 

Densitas Cairan (T = 439,4 K, P = 5,0 atm) 

KOMPONEN XD BM Ρ (G/ML) XD.BM XD.Ρ 

GARAM BENFIELD 0,320 100,11 2,43 32,03 0,77 

AIR 0,680 18,02 0,91 12,25 0,62 

TOTAL 1,000 
  

44,28 1,39 

Densitas cairan (𝜌𝐿) = 1390 kg/m³ 

Densitas Uap (T = 439,4 K, P = 5,0 atm) 

KOMPONEN YD PC TC PR TR Z Ρ 

CAMP 

KARBON 

DIOKSIDA 

0,143 72,8 304,2 0,069 1,44 0,98 0,87 

AIR 0,857 218,2 647,1 0,023 0,68 0,99 2,14 
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TOTAL 1,000 
     

3,01 

Densitas uap (𝜌𝑉) = 3,01 kg/m³ 

Laju Alir Volumetrik & Konstanta Flooding 

• L = 6399,35 kmol/jam 

• V = 3668,34 kmol/jam 

𝐹𝐿𝑉 =
𝐿

𝑉
√

𝜌𝑉

𝜌𝐿
=

6399,35

3668,34
√

3,01

1390
= 0,087 

Karena FLV kurang dari 0,1, diambil FLV = 0,1 (Ref: Treybal). 

Dipilih Tray Spacing (ts) = 24 in = 0,61 m. 

• 𝛼 = 0,0744(𝑡𝑠) + 0,01173 = 0,0571 

• 𝛽 = 0,0304(𝑡𝑠) + 0,015 = 0,0335 

Tegangan Permukaan Campuran 

Total tegangan permukaan campuran (𝜎𝑐𝑎𝑚𝑝) = 50,65 dyne/cm = 0,05 N/m. 

𝐶𝑓 = [𝛼 log (
1

𝐹𝐿𝑉
) + 𝛽] (

𝜎

20
)

0,2

= 0,064 m3/detik 

Kecepatan Flooding (Vf') 

Diambil persentase Flooding 80% (non-foaming liquids): 

𝑉𝑓′ = 0,064√
1390 − 3,01

3,01
= 1,37 m/detik 

𝑉𝑓(𝑎𝑘𝑡𝑢𝑎𝑙) = 1,37 × 0,80 = 1,09 m/detik 

Luas Penampang & Diameter Puncak Menara 

• Luas aktif (An) = Qv / Vf' = 2,44 / 1,09 = 2,24 m² 

• Luas sirkular (At) = 2,24 / (1 - 0,08808) = 2,45 m² 

𝐷 = √
4 ⋅ 2,45

3,14
= 1,77 m = 𝟓, 𝟖 𝐟𝐭 

b. Menghitung Diameter Seksi Dasar Menara 

Densitas Cairan dan Uap (T = 453,0 K, P = 5,5 atm) 

• Densitas cairan (𝜌𝐿) = 1350 kg/m³ 
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• Densitas uap (𝜌𝑉) = 2,67 kg/m³ 

Laju Alir Volumetrik & Konstanta Flooding 

• L' = 12074,65 kmol/jam 

• V' = 3144,29 kmol/jam (koreksi ke actual Steam rate) 

𝐹𝐿𝑉 =
12074,65

3144,29
√

2,67

1350
= 0,08 

Karena FLV kurang dari 0,1, diambil FLV = 0,1. 

Dengan Tray Spacing (ts) = 0,61 m, nilai 𝛼 dan 𝛽 sama dengan seksi atas. 

Tegangan Permukaan & Kecepatan Flooding 

Tegangan permukaan (𝜎𝑐𝑎𝑚𝑝) = 58,89 dyne/cm = 0,058 N/m. 

• Cf = 0,066 m³/detik 

• Vf' (teoritis) = 1,48 m/detik 

• Vf' (80% aktual) = 1,48 × 0,80 = 1,18 m/detik 

Luas Penampang & Diameter Dasar Menara 

• Luas aktif (An) = 2,21 / 1,18 = 1,87 m² 

• Luas sirkular (At) = 1,87 / (1 - 0,08808) = 2,05 m² 

𝐷 = √
4 ⋅ 2,05

3,14
= 1,61 m = 𝟓, 𝟑 𝐟𝐭 

c. Menentukan Tebal Shell Puncak Kolom 

• Bahan: SA-285 Grade C 

• f: 25.500 psi 

• E: 0,85 

• C: 0,125 in 

• P: 5,0 atm = 73,5 psi 

• r: 69,6 in / 2 = 34,8 in 

𝑡𝑠 =
𝑃 ⋅ 𝑟

𝑓 ⋅ 𝐸 − 0,6 ⋅ 𝑃
+ 𝐶 =

73,5 × 34,8

25500 × 0,85 − 0,6 × 73,5
+ 0,125 = 0,243 in 

Digunakan tebal Shell standar: 1/4 in. 
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d. Menentukan Tebal Shell Dasar Kolom 

• P: 5,5 atm = 80,85 psi 

• r: 63,6 in / 2 = 31,8 in 

𝑡𝑠 =
80,85 × 31,8

25500 × 0,85 − 0,6 × 80,85
+ 0,125 = 0,244 in 

Digunakan tebal Shell standar: 1/4 in. 

e. Menentukan Tebal Head Puncak Kolom 

Dipilih Torispherical Dished Head. 

• ODs = 69,6 + 2(0,25) = 70,1 in 

• icr = 4,375 in, rc = 72 

Karena rasio icr/rc lebih besar dari 6%, digunakan faktor intensifikasi stress (𝑤): 

𝑤 = 0,25 (3 + √
𝑟𝑐

𝑖𝑐𝑟
) = 1,76 

𝑡ℎ =
𝑃 ⋅ 𝑟𝑐 ⋅ 𝑤

2 ⋅ 𝑓 ⋅ 𝐸 − 0,2 ⋅ 𝑃
+ 𝐶 = 0,34 in 

Diambil tebal Head standar: 3/8 in. 

f. Menentukan Tebal Head Dasar Kolom 

• ODs = 63,6 + 2(0,25) = 64,1 in 

• icr = 4 in, rc = 66 

Rasio icr/rc lebih besar dari 6%: 

𝑤 = 0,25 (3 + √
66

4
) = 1,76 

𝑡ℎ =
𝑃 ⋅ 𝑟𝑐 ⋅ 𝑤

2 ⋅ 𝑓 ⋅ 𝐸 − 0,2 ⋅ 𝑃
+ 𝐶 = 0,34 in 

Diambil tebal Head standar: 3/8 in. 

g. Menghitung Tinggi Head Puncak Kolom 

Diambil straight flange (sf) = 2,5 in. 

• AB = (69,6 / 2) - 4,375 = 30,425 in 

• BC = 72 - 4,375 = 67,625 in 
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𝑏 = 𝑟𝑐 − √𝐵𝐶2 − 𝐴𝐵2 = 72 − √67, 6252 − 30, 4252 = 11,6 in 

Tinggi Head = 𝑏 + 𝑡ℎ + 𝑠𝑓 = 11,6 + 0,375 + 2,5 = 14,475 in = 𝟎, 𝟑𝟕 𝐦 

h. Menghitung Tinggi Head Dasar Kolom 

Diambil straight flange (sf) = 2,5 in. 

• AB = (63,6 / 2) - 4 = 27,8 in 

• BC = 66 - 4 = 62 in 

𝑏 = 𝑟𝑐 − √𝐵𝐶2 − 𝐴𝐵2 = 66 − √622 − 27, 82 = 10,6 in 

Tinggi Head = 𝑏 + 𝑡ℎ + 𝑠𝑓 = 10,6 + 0,375 + 2,5 = 13,475 in = 𝟎, 𝟑𝟒 𝐦 

i. Menghitung Tinggi Menara Total 

𝐻 = (𝑡ℎ(𝑎𝑡𝑎𝑠) + 𝑡ℎ(𝑏𝑎𝑤𝑎ℎ)) + (𝑁𝑎𝑘𝑡𝑢𝑎𝑙 × 𝑡𝑠) 

𝐻 = (14,475 + 13,475) + (38 × 24) 

𝐻 = 939,95 in = 𝟐𝟑, 𝟖 𝐦 

(Catatan: Grafik Kesetimbangan Uap-Cair Karbon Dioksida-Air dan lanjutannya 

dilampirkan secara terpisah) 

RANGKUMAN 

PARAMETER SPESIFIKASI 

NAMA Menara Stripper 

KODE S-01 

FUNGSI Memisahkan gas CO2 dari larutan rich 

benfield 

TIPE MENARA Tray Tower 

TIPE TRAY Sieve Tray 

BAHAN KONSTRUKSI Carbon steel SA-285 Grade C 

JUMLAH PLATE 38 Plate 

DIAMETER SEKSI ATAS 5,8 ft 

DIAMETER SEKSI 

BAWAH 

5,3 ft 

TEBAL SHELL PUNCAK 0,25 inch 

TEBAL SHELL DASAR 0,25 inch 
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TEBAL HEAD PUNCAK 0,375 inch 

TEBAL HEAD DASAR 0,375 inch 

TINGGI HEAD PUNCAK 0,37 m 

TINGGI HEAD DASAR 0,34 m 

TINGGI MENARA TOTAL 23,8 m 

Kondisi Operasi: 

POSISI TEKANAN SUHU 

KONDISI ATAS KOLOM 5,0 atm 166,4 °C 

KONDISI BAWAH KOLOM 5,5 atm 180,0 °C 
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L. PERANCANGAN TANGKI OKSIGEN (T-01) 

Kode : T-01 

Fungsi : Menyimpan bahan baku oksigen cair 

Tujuan : 

1. Menentukan tipe tangki 

2. Menentukan bahan konstruksi tangki 

3. Menghitung dimensi utama tangki meliputi volume, tebal Shell, tebal 

Head, dan isolasi. 

Langkah Perancangan : 

1. Menentukan Tipe Tangki 

Dalam perancangan ini dipilih tangki bola (Spherical Tank) dan dilengkapi dengan 

isolasi berdasarkan pada pertimbangan : 

• Kondisi operasi tangki 

Tekanan : 1 atm (pompa keluar 16 atm, tangki penyimpanan awal 1 atm) 

Suhu : -185 °C (88 K) 

Fase : Cair jenuh 

• Kondisi penyimpanan 

Tangki bola adalah geometri paling optimal untuk volume sangat besar. Suhu 

penyimpanan (-185 °C) berada jauh di bawah suhu lingkungan, sehingga tangki 

mutlak dilengkapi isolasi dan sistem reliquefaction untuk mencegah kehilangan 

panas (Mc Ketta vol 20 hal 137). 

2. Menentukan Bahan Konstruksi 

Bahan konstruksi yang dipilih adalah 9% Nickel Alloy Steel SA 353 dengan 

pertimbangan : 

• Digunakan khusus untuk bahan kriogenik dengan suhu ekstrem (-320 °F 

s/d 100 °F). 

• Bahan sangat tahan korosi dan memiliki batas tekanan/tegangan yang 

diijinkan sangat baik. 

3. Menghitung Dimensi Utama Tangki 

a. Menghitung Volume, Diameter dan Tinggi Tangki 

• Menghitung kebutuhan bahan baku oksigen 
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Direncanakan tangki digunakan untuk menyimpan oksigen selama 7 hari. 

Kebutuhan campuran per jam = (955,76 kmol × 32) + (4,80 kmol × 28) = 

30.718,7 kg/jam. 

Kebutuhan untuk 7 hari = 30.718,7 × 24 × 7 = 5.160.741,6 kg 

• Menghitung densitas campuran 

𝜌 Oksigen = 1,141 gr/cc (99,5%) → 1,1353 

𝜌 Nitrogen = 0,808 gr/cc (0,5%) → 0,0040 

Densitas campuran = 1,1393 gr/cc = 1.139,3 kg/m³ 

Volume Oksigen = 5.160.741,6 / 1.139,3 = 4.530,9 m³ 

Faktor keamanan 10 % sehingga Volume disimpan = 1,1 × 4.530,9 = 4.984 m³ 

Volume tangki yang terisi cairan = 80 % 

Volume tangki total = 100/80 × 4.984 = 6.230 m³ = 39.186 bbl 

Jika digunakan 1 tangki akan overkill. Digunakan 2 buah tangki. 

Kapasitas per tangki = 19.593 bbl (3.115 m³). 

Volume Bola = (𝜋/6) × 𝐷3 → 𝐷 = 18,1 m = 59,4 ft. 

Diambil standar diameter: D = 60 ft (ID = 720 in). 

b. Menghitung Tebal Shell 

Tebal Shell untuk tangki bola dipengaruhi tekanan internal dan hidrostatika. 

𝑡𝑠 =
𝑃 × 𝑟

2 ⋅ 𝑓 ⋅ 𝐸 − 0,2 ⋅ 𝑃
+ 𝐶 

• P Design = 1 atm = 14,7 psia × 1,1 (Safety) = 16,17 psia 

• Jari-jari (r) = 360 in 

• Allowable Stress (f) = 22.500 psi 

• Efisiensi las (E) = 0,95 

𝑡𝑠 internal =
16,17 × 360

(2 × 22500 × 0,95) − (0,2 × 16,17)
= 0,136 in 

Ditambah allowance tekanan hidrostatik dan korosi (C=0), digunakan plat standar 

ekuator: 

𝑡𝑠 total = 0,625 in (5/8 in). 
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c, d, e. Menentukan Plate, Tebal Head, dan Tinggi Tangki 

Karena bentuknya bola penuh, Shell berfungsi sekaligus sebagai Head. 

Ketebalan Head (𝑡ℎ) = Ketebalan Shell (𝑡𝑠) = 0,625 in. 

Tinggi total tangki = OD + Clearance (Tiang/Legs 6 ft) 

OD = ID + 2(𝑡𝑠) = 720 + 1,25 = 721,25 in. 

Tinggi total = 721,25 in + 72 in = 793,25 in = 66,1 ft (20,1 m). 

f. Menentukan Tebal Isolasi Tangki 

Asbes/Polyurethane diperlukan karena Δ𝑇 ekstrem (T tangki -185 °C, T udara 30 

°C). Untuk menahan penguapan (Q = U ⋅ A ⋅ Δ𝑇 dan m = Q / 𝜆), diperlukan tebal 

isolasi standar kriogenik sebesar 1,0 ft (12 in) dilengkapi reliquefaction. 

2. PERANCANGAN TANGKI ETILEN (T-02) 

Kode : T-02 

Fungsi : Menyimpan bahan baku etilen cair 

Kondisi : P = 15 atm, T = -39 °C 

Langkah Perancangan : 

1 & 2. Tipe dan Bahan Konstruksi 

Tipe tangki bola (Spherical) dengan isolasi. Bahan Low Alloy Steel SA 353 (tahan 

tekanan tinggi 15 atm dan suhu -39 °C). 

3. Menghitung Dimensi Utama Tangki 

a. Volume dan Dimensi 

Kebutuhan per jam = (837,96 × 28) + (0,08 × 30) + (0,42 × 16) = 23.472 kg/jam. 

Kebutuhan 7 hari = 23.472 × 24 × 7 = 3.943.296 kg 

Densitas = 460,8 kg/m³. 

Volume Etilen = 3.943.296 / 460,8 = 8.557,5 m³. 

Volume tangki total (Safety 10%, Fill 80%) = 1,1 × 8.557,5 / 0,8 = 11.766,5 m³ = 

74.009 bbl. 

Digunakan 4 buah tangki agar ukuran rasional. 

Kapasitas per tangki = 18.502 bbl (2.941,6 m³). 

Volume Bola = (𝜋/6) × 𝐷3 → 𝐷 = 17,7 m = 58,3 ft. 
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Diambil standar: D = 60 ft (ID = 720 in). 

b. Menghitung Tebal Shell & Head 

P Design = 15 atm = 220,5 psia × 1,1 = 242,55 psia. 

f = 22.500 psi, E = 0,95, r = 360 in. 

𝑡𝑠 =
242,55 × 360

(2 × 22500 × 0,95) − (0,2 × 242,55)
=

87318

42701,5
= 2,04 in 

Tebal total pelat (Shell dan Head) disesuaikan standar = 2,25 in. 

e & f. Tinggi dan Isolasi 

Tinggi Total = OD + tiang (72 in) = (720 + 4,5) + 72 = 796,5 in = 66,3 ft (20,2 

m). 

Tebal isolasi dihitung mengikuti Δ𝑇 lingkungan, dipilih tebal 0,5 ft. 

3. PERANCANGAN TANGKI METANA (T-03) 

Kode : T-03 

Fungsi : Menyimpan bahan baku metana cair (LNG) 

Kondisi : P = 1 atm, T = -170 °C 

Langkah Perancangan : 

1 & 2. Tipe dan Bahan Konstruksi 

Tipe tangki bola. Bahan 9% Nickel Alloy Steel SA 353 (tahan suhu kriogenik -170 

°C). 

3. Menghitung Dimensi Utama Tangki 

a. Volume dan Dimensi 

Kebutuhan per jam = (24,19 × 16) + (0,12 × 2) = 387,28 kg/jam. 

Kebutuhan 7 hari = 387,28 × 24 × 7 = 65.063 kg 

Densitas = 422 kg/m³. 

Volume tangki total (Safety 10%, Fill 80%) = (65.063 / 422) × 1,1 / 0,8 = 211,9 

m³ = 1.332 bbl. 

Digunakan 1 buah tangki karena kapasitasnya kecil. 

Volume = 211,9 m³ → 𝐷 = 7,4 m = 24,2 ft. 

Diambil standar: D = 25 ft (ID = 300 in). 
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b. Menghitung Tebal Shell & Head 

P Design = 1 atm → 16,17 psia. 

r = 150 in, f = 22.500, E = 0,95. 

𝑡𝑠 =
16,17 × 150

42750
= 0,05 in 

Tebal plat disesuaikan batas minimum mekanis standar tangki bola = 0,375 in (3/8 

in). 

e & f. Tinggi dan Isolasi 

Tinggi Total = (300 + 0,75) + 72 = 372,75 in = 31 ft (9,4 m). 

Tebal isolasi untuk kriogenik = 1,0 ft. 

4. PERANCANGAN TANGKI ETILEN OKSIDA (T-04) 

Kode : T-04 

Fungsi : Menyimpan produk atas kolom destilasi (Etilen Oksida) 

Kondisi : P = 5 atm, T = 51,3 °C 

Langkah Perancangan : 

1 & 2. Tipe dan Bahan Konstruksi 

Tipe tangki bola. Karena suhu hangat (51,3 °C) dan tekanan sedang, bahan yang 

ekonomis dan kuat adalah Carbon Steel SA 516 Grade 70. 

3. Menghitung Dimensi Utama Tangki 

a. Volume dan Dimensi 

Kebutuhan per jam = (944,2 × 44) + (0,9 × 18) = 41.561 kg/jam. 

Kebutuhan 7 hari = 41.561 × 24 × 7 = 6.982.248 kg 

Densitas = ~840 kg/m³. 

Volume tangki total (Safety 10%, Fill 80%) = (6.982.248 / 840) × 1,1 / 0,8 = 

11.429 m³ = 71.888 bbl. 

Digunakan 4 buah tangki. 

Kapasitas per tangki = 17.972 bbl (2.857 m³). 

Volume = 2.857 m³ → 𝐷 = 17,6 m = 57,7 ft. 

Diambil standar: D = 60 ft (ID = 720 in). 
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b. Menghitung Tebal Shell & Head 

P Design = 5 atm = 73,5 psia × 1,1 = 80,85 psia. 

f = 20.000 psi (SA 516 Gr 70), E = 0,95, r = 360 in. 

𝑡𝑠 =
80,85 × 360

(2 × 20000 × 0,95) − (0,2 × 80,85)
=

29106

37983
= 0,76 in 

Digunakan plat tebal standar = 0,875 in (7/8 in). 

e & f. Tinggi dan Isolasi 

Tinggi Total = (720 + 1,75) + 72 = 793,75 in = 66,1 ft (20,1 m). 

Karena cairan berada pada suhu 51,3 °C (di atas ambient), tangki cukup diinsulasi 

tipis untuk stabilisasi cuaca, tebal = 0,25 ft. 

Rangkuman Perancangan Tangki 

Spesifikasi T-01 

(Oksigen) 

T-02 (Etilen) T-03 

(Metana) 

T-04 (Etilen 

Oksida) 

Fungsi Menyimpan 

𝑂2 cair 

Menyimpan 

Etilen cair 

Menyimpan 

LNG 

Menyimpan 

Produk EO 

Tipe Tangki Spherical Spherical Spherical Spherical 

Bahan 9% Nickel 

Alloy 

Low Alloy 

SA 353 

9% Nickel 

Alloy 

CS SA 516 

Gr 70 

Jumlah Tangki 2 buah 4 buah 1 buah 4 buah 

Kondisi Operasi -185 °C / 1 

atm 

-39 °C / 15 

atm 

-170 °C / 1 

atm 

51,3 °C / 5 

atm 

Kapasitas/Tangki 19.593 Bbl 18.502 Bbl 1.332 Bbl 17.972 Bbl 

Diameter (D) 60 ft 60 ft 25 ft 60 ft 

Tinggi Total 66,1 ft 66,3 ft 31 ft 66,1 ft 

Tebal Plat/Head 0,625 in 2,25 in 0,375 in 0,875 in 

Tebal Isolasi 1,0 ft 0,5 ft 1,0 ft 0,25 ft 
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LAMPIRAN D 

PERHITUNGAN UTILITAS  

 

PABRIK ETILEN OKSIDA (Kapasitas 210.000 Ton/Tahun) 

A. PERHITUNGAN KEBUTUHAN UTILITAS 

1. Unit Penyedia Steam (Boiler) 

Sistem pemanas utama menggunakan Saturated Steam yang diproduksi oleh 

Water Shell Boiler. Kondisi operasi dievaluasi berdasarkan entalpi pada Steam 

Table. 

• Suhu air umpan masuk (𝑇𝑖𝑛) = 30∘C (86∘F) → 𝐻𝑙 = 54,03 Btu/lb 

• Suhu uap keluar (𝑇𝑜𝑢𝑡) = 250∘C (482∘F) → 𝐻𝑣 = 1.204,4 Btu/lb 

• Entalpi kondensat kembali (𝐻𝑙′) = 466,6 Btu/lb 

a. Kebutuhan Massa Steam (𝑚𝑠) 

UNIT PENGGUNA STEAM KEBUTUHAN (KG/JAM) 

HE RECYCLE GAS 2.964,81 

HE CO2 ABSORBER 4.394,38 

HE STRIPPER 14.334,80 

KOLOM STRIPPER 88.209,92 

REBOILER 16.744,82 

SUBTOTAL 126.648,72 

FAKTOR KEAMANAN / LOSSES (10%) 12.664,87 

TOTAL STEAM DIBUTUHKAN (𝒎𝒔) 139.313,60 

𝑚𝑠 = 139.313,60 kg/jam = 307.133,54 lb/jam 

b. Kebutuhan Air Umpan Boiler 

Sistem menggunakan 80% kondensat yang dikembalikan dan 20% air make-up 

baru. 

• Blowdown (10% Steam dihasilkan) = 13.931,36 kg/jam 

• Air umpan Boiler = Blowdown + Air Steam = 13.931,36 + 139.313,60 =

153.244,96 kg/jam 

• Kondensat hilang (10% Steam) = 13.931,36 kg/jam 
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• Make-up air = Blowdown + Kondensat hilang = 27.862,72 kg/jam 

c. Kapasitas dan Spesifikasi Boiler 

Entalpi campuran air masuk Boiler (𝐻𝑙_𝑐𝑎𝑚𝑝): 

𝐻𝑙_𝑐𝑎𝑚𝑝 = (0,2 × 54,03) + (0,8 × 466,6) = 384,09 Btu/lb 

Beban Panas Boiler (𝑄): 

𝑄 = 𝑚𝑠 × (𝐻𝑣 − 𝐻𝑙_𝑐𝑎𝑚𝑝) 

𝑄 = 307.133,54 × (1.204,4 − 384,09) = 251.945.943,62 Btu/jam 

Daya Boiler dan Heating Surface: 

Daya (Hp) =
𝑄

970,3 × 34,5
=

251.945.943,62

33.475,35
= 7.526,31 Hp 

Heating Surface = 10 ft
2/Hp × 7.526,31 Hp = 75.263,12 ft

2
 

d. Kebutuhan Bahan Bakar Boiler (Solar) 

• Heating Value (𝑓) = 19.440 Btu/lb 

• Efisiensi (𝜂) = 80% (0,8) 

• Densitas Solar (𝜌) = 54,26 lb/ft$^3$ 

𝑚𝑓 =
𝑄

𝑓 × 𝜂
=

251.945.943,62

19.440 × 0,8
= 16.200,23 lb/jam 

𝑣𝑓 =
𝑚𝑓

𝜌
=

16.200,23

54,26
= 298,57 ft

3
/jam 

2. Kebutuhan Air Pendingin dan Air Proses 

Densitas air pada 30∘C (303 K) dihitung menggunakan konstanta koreksi sebesar 

1.023,01 kg/m
3
. 

KATEGORI 

PENGGUNAAN 

KEBUTUHAN 

(KG/JAM) 

KEBUTUHAN 

(M3/HARI) 

AIR PROSES 

(ABSORBER EO) 

29.466,24 691,28 

LOSSES AIR PROSES 

(10%) 

- 69,13 

TOTAL AIR PROSES - 760,41 

AIR PENDINGIN 
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HE WATER ABSORBER 437.536,96 
 

HE STRIPPER 564.074,51 
 

KONDENSOR 506.056,19 
 

REAKTOR 127.567,47 
 

SUBTOTAL PENDINGIN 1.635.235,12 38.362,80 

LOSSES PENDINGIN 

(10%) 

- 3.836,28 

TOTAL AIR 

PENDINGIN 

- 42.199,08 

3. Kebutuhan Air Domestik dan Suplai Total 

PENGGUNA SPESIFIKASI KEBUTUHAN 

(M3/HARI) 

KARYAWAN KANTOR 121 orang × 40 

L/hari 

4,84 

PERUMAHAN & MESS 370 orang × 250 

L/hari 

92,50 

LABORATORIUM Estimasi tetap 3,50 

KEBERSIHAN & 

TAMAN 

Estimasi tetap 20,00 

TOTAL AIR 

DOMESTIK 

 
120,84 

Total Kebutuhan Air Suplai (Make-Up Water): 

Total Sirkulasi = Air Boiler + Air Proses + Air Pendingin + Air Domestik 

Total Sirkulasi = 3.595,14 + 760,41 + 42.199,08 + 120,84

= 46.675,47 m3/hari 

Karena menggunakan sistem sirkulasi cooling tower, kebocoran/penguapan 

ditetapkan 5%. 

Suplai Make-Up Total = Total Sirkulasi + (5% × Total Sirkulasi) 

Suplai Make-Up Total = 46.675,47 + 2.333,77 = 49.009,25 m3/hari 
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4. Kebutuhan Listrik dan Generator 

UNIT BEBAN LISTRIK DAYA KEBUTUHAN 

POMPA PROSES (P-01 S/D P-06, POMPA AIR) 1.004,50 Hp 

KOMPRESOR (K-01) 249,20 Hp 

PENGOLAHAN AIR 30,00 Hp 

TOTAL BEBAN PROSES 1.283,70 Hp (957,26 

kW) 

PENERANGAN JALAN, PABRIK, & 

KANTOR 

657,26 kW 

AIR CONDITIONING (AC) 15,00 kW 

LABORATORIUM & INSTRUMENTASI 50,00 kW 

TOTAL KEBUTUHAN LISTRIK MURNI 1.679,52 kW 

FAKTOR KEAMANAN (10%) 167,95 kW 

TOTAL DAYA DESAIN LISTRIK PABRIK 1.847,47 kW 

Spesifikasi Generator Utama: 

Dengan efisiensi generator 80%, Output minimal yang dibutuhkan adalah: 

Kapasitas Minimal =
1.847,47 kW

0,8
= 2.309,34 kW 

Ditetapkan menggunakan Generator AC berkapasitas 2.400 kW (tersedia 

cadangan 90,66 kW). Bahan bakar menggunakan Fuel Oil Grade 4 

(19.440 Btu/lb, densitas 54,26 lb/ft
3
) dengan laju konsumsi sebesar 

11,19 m3/jam. 
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LAMPIRAN E 

PERHITUNGAN EVALUASI EKONOMI 

 

Basis Perhitungan: 

• Tahun Evaluasi: 2025 

• Nilai Tukar Mata Uang: Rp 16.800 / 1 US$ 

• Indeks Harga Alat (CEPCI): 892,3 (Estimasi regresi dari tren industri) 

1. Modal Tetap (Fixed Capital Investment / FCI) 

Biaya investasi pabrik mencakup pengadaan alat dan pemasangannya hingga 

pabrik siap beroperasi (Physical Plant Cost / PPC). 

KOMPONEN BIAYA PERSENTA

SE / 

FAKTOR 

NILAI 

(US$) 

NILAI (RP) 

HARGA ALAT ASAL 

(EQUIPMENT COST) 

- 13.917.526,8

0 

233.814.450.240,0

0 

PENGANGKUTAN KE 

PELABUHAN 

15% EC 2.087.629,00 35.072.167.200,00 

ASURANSI 

PENGANGKUTAN 

0,75% EC 15.657,20 263.040.960,00 

PROVISI BANK 0,5% EC 69.587,60 1.169.071.680,00 

PENGANGKUTAN 

INTERNAL & EMKL 

30% EC 4.175.258,00 70.144.334.400,00 

PAJAK BARANG 

IMPOR 

12% EC 1.670.103,20 28.057.733.760,00 

TOTAL PURCHASED 

EQUIPMENT COST 

(PEC) 

 
21.935.761,9

0 

368.520.799.920,0

0 

BIAYA INSTALASI 43% PEC 3.954.704,50 66.439.035.600,00 

BIAYA PERPIPAAN 

(PIPING) 

86% PEC 11.231.632,4

0 

188.691.424.320,0

0 

BIAYA 

INSTRUMENTASI 

30% PEC 5.553.664,90 93.301.570.320,00 

BIAYA INSULASI 8% PEC 723.357,90 12.152.412.720,00 
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BIAYA LISTRIK 

(ELECTRICAL) 

15% PEC 2.052.560,57 34.483.017.576,00 

BANGUNAN Kapasitas 

Area 

451.636,90 7.587.500.000,00 

TANAH & PERLUASAN 

AREA 

Luasan 

Lahan 

3.337.505,90 56.070.099.120,00 

FASILITAS UTILITAS 75% PEC 16.451.821,4

0 

276.390.599.520,0

0 

ENVIRONMENTAL/WA

STE 

30% PEC 6.580.728,60 110.556.240.480,0

0 

PHYSICAL PLANT 

COST (PPC) 

 
72.273.374,8

0 

1.214.192.696.640

,00 

ENGINEERING & 

CONSTRUCTION 

20% PPC 14.454.675,0

0 

242.838.540.000,0

0 

DIRECT PLANT COST 

(DPC) 

PPC + E&C 86.728.049,8

0 

1.457.031.236.640

,00 

CONTRACTOR’S FEE 10% DPC 8.672.805,00 145.703.124.000,0

0 

CONTINGENCY 25% DPC 21.682.012,4

0 

364.257.808.320,0

0 

FIXED CAPITAL 

INVESTMENT (FCI) 

 
117.082.867,

20 

1.966.992.168.960

,00 

2. Modal Kerja (Working Capital / WC) & Total Investasi 

Modal kerja adalah dana tunai yang disiapkan untuk menjalankan siklus pabrik 

pada bulan-bulan pertama operasi. 

KOMPONEN BIAYA KETERANGAN NILAI (US$) 

PERSEDIAAN BAHAN BAKU 

(RAW MATERIAL) 

Stok cadangan 7 hari 

operasi 

617.514,20 

BARANG DALAM PROSES (IN 

PROCESS) 

0,5 x MC (3 jam/tahun) 27.324,40 

PERSEDIAAN PRODUK 

(PRODUCT INVENTORY) 

Operasional 1 bulan 

(1/12 MC) 

12.022.757,20 

EXTENDED CREDIT Piutang penjualan 1 

bulan 

21.000.000,00 



303 

 

AVAILABLE CASH Dana siaga 1 bulan 

(1/12 MC) 

12.022.757,20 

TOTAL WORKING CAPITAL 

(WC) 

 
45.690.353,10 

TOTAL CAPITAL INVESTMENT 

(TCI) 

FCI + WC + Start Up 162.773.220,30 

3. Biaya Produksi (Manufacturing Cost / MC) 

Biaya yang dikeluarkan untuk memproses bahan mentah menjadi produk jadi 

dalam waktu 1 tahun. 

KOMPONEN BIAYA RINCIAN NILAI (US$) 

A. DIRECT MANUFACTURING 

COST (DMC) 

  

BAHAN BAKU Etilen, Oksigen, 

Metana, Katalis 

95.569.546,80 

GAJI PEKERJA LANGSUNG 

(LABOR) 

Operator & Foreman 92.000,00 

SUPERVISI Kepala Bagian & 

Seksi 

51.428,57 

PEMELIHARAAN 

(MAINTENANCE) 

7% FCI 8.195.800,70 

KEBUTUHAN PABRIK (PLANT 

SUPPLIES) 

15% Maintenance 1.229.370,10 

ROYALTI PATEN 2% Harga Jual 5.040.000,00 

BIAYA UTILITAS 

(OPERASIONAL) 

50% Bangunan + 

Contingency 

11.066.824,70 

SUBTOTAL DMC 
 

121.244.970,90 

B. INDIRECT 

MANUFACTURING COST (IMC) 

  

PAYROLL OVERHEAD 15% Labor 13.800,00 

LABORATORIUM 10% Labor 9.200,00 

PLANT OVERHEAD 50% Labor 46.000,00 

PENGEMASAN & 

TRANSPORTASI 

4% Harga Jual 10.080.000,00 
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SUBTOTAL IMC 
 

10.149.000,00 

C. FIXED MANUFACTURING 

COST (FMC) 

  

DEPRESIASI NILAI ALAT 8% FCI 9.366.629,40 

PAJAK PROPERTI (PROPERTY 

TAXES) 

2% FCI 2.341.657,00 

ASURANSI PABRIK 1% FCI 1.170.829,00 

SUBTOTAL FMC 
 

12.879.115,40 

TOTAL MANUFACTURING 

COST (MC) 

DMC + IMC + FMC 144.273.086,30 

4. Total Biaya & Pendapatan Penjualan 

Selain biaya pabrik, dihitung juga pengeluaran korporat (General Expense). 

General Expense (GE): 

• Administrasi (Gaji Direksi, Staff, Legal, Alat Kantor) = US$ 399.404,80 

• Sales/Marketing (20% MC) = US$ 28.854.617,30 

• Research & Development (5% MC) = US$ 7.213.654,30 

• Finance (6% FCI + 12% FCI + 24% WC) = US$ 32.040.601,00 

• Total GE = US$ 68.508.277,20 

Total Production Cost (TPC): 

𝑇𝑃𝐶 = 𝑀𝐶 + 𝐺𝐸 = US$ 212.781.363,50 

Total Pendapatan (Sales): 

Harga jual Etilen Oksida diasumsikan konstan pada US$ 1,2/kg. 

• Total Pendapatan (Sales) = US$ 252.000.000,00 

5. Analisa Profitabilitas dan Kelayakan Ekonomi 

a. Evaluasi Laba (Profit) 

• Laba Sebelum Pajak (Profit Before Tax / PBT): 

𝑃𝐵𝑇 = Sales − TPC = US$ 252.000.000,00 − US$ 212.781.363,50
= US$ 39.218.636,50 

• Laba Setelah Pajak (Profit After Tax / PAT): (Pajak PPh 20%) 

𝑃𝐴𝑇 = PBT × (1 − 0,20) = US$ 39.218.636,50 × 0,80 = US$ 31.374.909,20 

b. Profit on Sales (POS) 
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• 𝑃𝑂𝑆 Sebelum Pajak = (PBT/Sales) × 100% = (US$ 39.218.636,50/
US$ 252.000.000,00) × 100% = 𝟏𝟓, 𝟔𝟎% 

• 𝑃𝑂𝑆 Setelah Pajak = (PAT/Sales) × 100% = (US$ 31.374.909,20/

US$ 252.000.000,00) × 100% = 𝟏𝟐, 𝟓𝟎% 

c. Return on Investment (ROI) 

Tingkat pengembalian modal tetap dari keuntungan tahunan. 

• 𝑅𝑂𝐼 Sebelum Pajak = (PBT/FCI) × 100% = (US$ 39.218.636,50/
US$ 117.082.867,20) × 100% = 𝟑𝟑, 𝟓𝟎% 

• 𝑅𝑂𝐼 Setelah Pajak = (PAT/FCI) × 100% = (US$ 31.374.909,20/

US$ 117.082.867,20) × 100% = 𝟐𝟔, 𝟖𝟎% 

d. Pay Out Time (POT) 

Waktu yang dibutuhkan untuk mengembalikan seluruh modal tetap (FCI). 

• POT Sebelum Pajak = FCI/(PBT + Depresiasi) = US$ 117.082.867,20/
(US$ 39.218.636,50 + US$ 9.366.629,40) = 𝟐, 𝟒𝟏 tahun 

• POT Setelah Pajak = FCI/(PAT + Depresiasi) = US$ 117.082.867,20/
(US$ 31.374.909,20 + US$ 9.366.629,40) = 𝟐, 𝟗𝟎 tahun 

e. Analisa Titik Impas (BEP & SDP) 

• Fixed Cost (Fa) = US$ 12.879.115,40 

• Variable Cost (Va) = US$ 121.756.371,50 

• Regulated Cost (Ra) = US$ 78.145.876,60 

𝐵𝐸𝑃 = (
𝐹𝑎 + 0,3𝑅𝑎

Sales − 𝑉𝑎 − 0,7𝑅𝑎
) × 100% 

𝐵𝐸𝑃

= (
US$ 12.879.115,40 + 0,3 × US$ 78.145.876,60

US$ 252.000.000,00 − US$ 121.756.371,50 − 0,7 × US$ 78.145.876,60
)

× 100% = 𝟒𝟖, 𝟏𝟎% 

(Kapasitas pabrik aman beroperasi karena nilai impas berada di angka 48,10% 

dari kapasitas total). 

 

𝑆𝐷𝑃 = (
0,3𝑅𝑎

Sales − 𝑉𝑎 − 0,7𝑅𝑎
) × 100% 
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𝑆𝐷𝑃

= (
0,3 × US$ 78.145.876,60

US$ 252.000.000,00 − US$ 121.756.371,50 − 0,7 × US$ 78.145.876,60
)

× 100% = 𝟑𝟏, 𝟎𝟎% 

f. Discounted Cash Flow (DCF / IRR) 

Menentukan suku bunga optimal selama umur pabrik (estimasi 11,25 tahun, 

Salvage value 10%). 

• Umur Pabrik (n) = 11,25 tahun 

• Salvage value (SV) = 10% x FCI = US$ 11.708.286,72 

• Cash Flow (CF) = PAT + Depresiasi + Finance = US$ 31.374.909,20 + 

US$ 9.366.629,40 + US$ 32.040.601,00 = US$ 72.782.139,60 

Persamaan aliran kas masuk dan keluar secara iteratif 

(FCI + WC)(1 + 𝐼)𝑛 = [
(1 + 𝐼)𝑛 − 1

𝐼
] × CF + (WC + SV) 

Melalui iterasi didapatkan nilai DCF: 

𝐼 = 𝟒𝟐, 𝟕𝟒% 

KESIMPULAN: 

Mengingat nilai Return on Investment (ROI) berada pada batas wajar industri 

kimia dan suku bunga pengembalian investasi (DCF) sebesar 42,74% jauh lebih 

besar daripada suku bunga bank pinjaman rata-rata, maka rancangan Pabrik Etilen 

Oksida ini dinyatakan SANGAT LAYAK (Feasible) DAN 

MENGUNTUNGKAN untuk didirikan. 
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    H 39 +   Q  s e r a p =   H 40


    T  i n


  −  170 ∘ C


    T  s t d r


   25 ∘ C


    T  o u t


  − 112 ,  68 ∘ C


    H 39


  T = 103  K


  42 , 29  kmol ×  ( − 24 . 901 , 84  kJ/kmol ) = − 1 . 053 . 211 , 00  kJ


  1 , 69  kmol ×  ( − 880 . 747 , 28  kJ/kmol ) = − 1 . 489 . 626 , 12  kJ


    H 39


  − 2 . 542 . 837 , 11  kJ


    𝜆  l a t e n


  𝜆


  16 . 127 , 38  kJ/kmol × 42 , 29  kmol = 682 . 099 , 72  kJ


  𝜆


  605 , 76  kJ/kmol × 1 , 69  kmol = 1 . 024 , 54  kJ


    𝜆  l a t e n


  683 . 124 , 26  kJ


    H 40


  T = 160 , 316919  K


    H 40 = m ⋅  ∫  C p   d T +   𝜆  l a t e n


  − 226 . 608 , 10  kJ


  − 1 . 395 . 927 , 25  kJ


    H 40


  − 1 . 622 . 535 , 35  kJ


    Q  s e r a p


    Q  s e r a p =   H 40 −   H 39 = − 1 . 622 . 535 , 35 −  ( − 2 . 542 . 837 , 11 ) = 920 . 301 , 76  kJ


    T  i n =  20 ∘ C


    T  o u t =  0 ∘ C


   ∫    C  p d T = − 556 , 23336  kJ/kmol


  m =     Q  s e r a p   ∫    C  p d T =   − 920 . 301 , 76  − 556 , 23336 = 1 . 654 , 52  kmol/jam = 46 . 326 , 69  kg/jam


  m =     Q  s e r a p   ∫    C  p d T =   − 920 . 301 , 76  − 556 , 23336 = 1 . 654 , 52  kmol/jam = 46 . 326 , 69  kg/jam


    H 2 +   Q  p e m a n a s =   H 3


    H 2


    H 2 = − 23 . 375 . 841 , 88  kJ


    H 3


    T  o u t = 313  K  (  40 ∘ C )


    T  s t d r = 298  K


  837 , 96  kmol × 442 , 63  kJ/kmol = 370 . 903 , 53  kJ


  4 , 81  kmol × 416 , 82  kJ/kmol = 2 . 004 , 84  kJ


    H 3


  372 . 908 , 37  kJ


    Q  b e b a n


    Q  b e b a n =   H 3 −   H 2 = 372 . 908 , 37 −  ( − 23 . 375 . 841 , 88 ) = 23 . 748 . 750 , 25  kJ


    T  i n =  60 ∘ C


    T  o u t =  20 ∘ C


    Q  p e m a n a s = 23 . 748 . 750 , 25  kJ


   ∫    C  p d T  Nitrogen = − 1 . 111 , 34  kJ/kmol


   ∫    C  p d T  Nitrogen = − 1 . 111 , 34  kJ/kmol


  m =   Q   ∫    C  p d T =   − 23 . 748 . 750 , 25  − 1 . 111 , 34 = 21 . 369 , 41  kmol = 598 . 343 , 60  kg


  m =   Q   ∫    C  p d T =   − 23 . 748 . 750 , 25  − 1 . 111 , 34 = 21 . 369 , 41  kmol = 598 . 343 , 60  kg


    H 5 +   Q  p e m a n a s =   H 6


    H 5


    H 5 = 15 . 851 . 363 , 90  kJ


    H 6


    T  o u t = 313  K


  559 . 256 , 08  kJ


  63 , 52  kJ


  402 , 69  kJ


    H 6


  559 . 722 , 29  kJ


    Q  b e b a n


    Q  b e b a n =   H 6 −   H 5 = 559 . 722 , 29 − 15 . 851 . 363 , 90 = − 15 . 291 . 641 , 60  kJ


    T  i n =  60 ∘ C


    T  o u t =  20 ∘ C


   ∫    C  p d T = − 1 . 111 , 34  kJ/kmol


  m =     Q  b e b a n   ∫    C  p d T =   − 15 . 291 . 641 , 60  − 1 . 111 , 34 = 13 . 936 , 74  kmol = 390 . 228 , 78  kg


  m =     Q  b e b a n   ∫    C  p d T =   − 15 . 291 . 641 , 60  − 1 . 111 , 34 = 13 . 936 , 74  kmol = 390 . 228 , 78  kg


    H 3 +   H 6 +   H 11 =   H 7 +   H 12


  T = 313  K


    H 11


    H 3  (Oksigen mix) = 372 . 908 , 37  kJ


    H 6  (Etilen mix) = 559 . 722 , 29  kJ


    H 6  (Etilen mix) = 559 . 722 , 29  kJ


    H 11 = 44 . 133 . 200 , 46  kJ


    H 7


  515 , 2  K


  242 ,  2 ∘ C


    H 7 = 15 . 194 . 669 , 89  kJ


    H 12


    Q  s e r a p


    Q  s e r a p =   H 7 −   H 6 −   H 3 = 15 . 194 . 669 , 89 − 559 . 722 , 29 − 372 . 908 , 37 = 14 . 262 . 039 , 22  kJ


    H 12


    H 12 =   H 11 −   Q  s e r a p = 44 . 133 . 200 , 46 − 14 . 262 . 039 , 22 = 29 . 871 . 161 , 24  kJ


    T  o u t


    H 12 = Σ  ( k m o l ×  ∫  C p d T )


    T  o u t = 187 ,  40 ∘ C


    H 40 +   Q  p e m a n a s =   H 10


    H 40


    H 40 = − 1 . 622 . 535 , 35  kJ


    H 10


    H 10 = 23 . 232 , 53  (Metana) + 730 , 60  (Hidrogen) = 23 . 963 , 13  kJ


    Q  b e b a n


    Q  b e b a n =   H 10 −   H 40 = 23 . 963 , 13 −  ( − 1 . 622 . 535 , 35 ) = 1 . 646 . 498 , 48  kJ


    T  i n =  60 ∘ C


    T  o u t =  20 ∘ C


  m =     Q  b e b a n   ∫    C  p d T =   − 1 . 646 . 498 , 48  − 1 . 111 , 34 = 1 . 481 , 54  kmol = 41 . 483 , 10  kg


    H 12 =   H 13 +   Q  l e p a s


    H 12


    H 12 = 29 . 871 . 161 , 24  kJ


    H 13


  313  K


   40 ∘ C


    H 13 = 2 . 437 . 593 , 87  kJ


    Q  l e p a s


    Q  l e p a s =   H 13 −   H 12 = 2 . 437 . 593 , 87 − 29 . 871 . 161 , 24 = − 27 . 433 . 567 , 37  kJ


    T  i n =  30 ∘ C


    T  o u t =  45 ∘ C


  Δ T =  15 ∘ C


  P = 14  atm


  C p  air = 4 , 18  kJ/kg.C


  m =     Q  b e b a n  C p × Δ T =   27 . 433 . 567 , 37  4 , 18 × 15 = 437 . 536 , 96  kg = 24 . 307 , 61  kmol


  m =     Q  b e b a n  C p × Δ T =   27 . 433 . 567 , 37  4 , 18 × 15 = 437 . 536 , 96  kg = 24 . 307 , 61  kmol


    H 21 +   Q  s t e a m =   H 22


    H 21


    H 21 = 5 . 840 . 295 , 04  kJ


    H 22


  242 ,  2 ∘ C


    H 22 = 12 . 613 . 704 , 55  kJ


    Q  b e b a n


    Q  b e b a n =   H 22 −   H 21 = 12 . 613 . 704 , 55 − 5 . 840 . 295 , 04 = 6 . 773 . 409 , 51  kJ


    T  i n =  250 ∘ C


    T  o u t = 159 ,  3 ∘ C


    Q  s t e a m  spesifik = 2 . 957 , 2 − 672 , 6 = 2 . 284 , 6  kJ/kg


  m =     Q  b e b a n    Q  s t e a m =   6 . 773 . 409 , 51  2 . 284 , 6 = 2 . 964 , 81  kg/jam


  m =     Q  b e b a n    Q  s t e a m =   6 . 773 . 409 , 51  2 . 284 , 6 = 2 . 964 , 81  kg/jam


    H 27 =   H 29 +   Q  l e p a s


    H 27


    H 27 = 77 . 084 . 878 , 20  kJ


    H 29


    H 29 = 41 . 717 . 406 , 66  kJ


    Q  l e p a s


    Q  l e p a s =   H 29 −   H 27 = 41 . 717 . 406 , 66 − 77 . 084 . 878 , 20 = − 35 . 367 . 471 , 54  kJ


    T  i n =  30 ∘ C


    T  o u t =  45 ∘ C


  Δ T =  15 ∘ C


  P = 2  atm


  C p  air = 4 , 18  kJ/kg.C


  m =   35 . 367 . 471 , 54  4 , 18 × 15 = 564 . 074 , 51  kg = 31 . 311 , 38  kmol


  m =   35 . 367 . 471 , 54  4 , 18 × 15 = 564 . 074 , 51  kg = 31 . 311 , 38  kmol


    H 23 +   Q  p e m a n a s =   H 24


    H 23


    H 23 = 46 . 406 . 310 , 40  kJ


    H 24


   180 ∘ C


    H 24 = 79 . 155 . 587 , 89  kJ


    Q  b e b a n


    Q  b e b a n =   H 24 −   H 23 = 79 . 155 . 587 , 89 − 46 . 406 . 310 , 40 = 32 . 749 . 277 , 49  kJ


    T  i n =  250 ∘ C


    T  o u t = 159 ,  3 ∘ C


    Q  s t e a m  spesifik = 2 . 284 , 6  kJ/kg


  m =   32 . 749 . 277 , 49  2 . 284 , 6 = 14 . 334 , 80  kg/jam


  m =   32 . 749 . 277 , 49  2 . 284 , 6 = 14 . 334 , 80  kg/jam


    H 15 +   Q  p e m a n a s =   H 41


    H 15


    T  i n = 303  K


    H 15 = 583 . 514 , 26  kJ


    H 41


    T  o u t = 383  K


   110 ∘ C


    H 41 = 10 . 622 . 903 , 87  kJ


    Q  b e b a n


    Q  b e b a n =   H 41 −   H 15 = 10 . 622 . 903 , 87 − 583 . 514 , 26 = 10 . 039 . 389 , 61  kJ


    T  i n =  250 ∘ C


    T  o u t = 159 ,  3 ∘ C


    Q  s t e a m  spesifik = 2 . 284 , 6  kJ/kg


  m =   10 . 039 . 389 , 61  2 . 284 , 6 = 4 . 394 , 38  kg/jam


  m =   10 . 039 . 389 , 61  2 . 284 , 6 = 4 . 394 , 38  kg/jam


    H 17 =   H 19 +   H 20


    T  i n


   110 ∘ C


    T  s t d r


   25 ∘ C


    H 17


    H 17 = 5 . 812 . 865 , 69  kJ


    H 19


  T = 383  K


  2 , 78  kmol × 4 . 022 , 47  kJ/kmol = 11 . 198 , 23  kJ


  2 , 78  kmol × 2 . 528 , 62  kJ/kmol = 7 . 039 , 48  kJ


  0 , 04  kmol × 4 . 603 , 17  kJ/kmol = 184 , 89  kJ


  4 , 81  kmol × 2 . 477 , 05  kJ/kmol = 11 . 914 , 13  kJ


  0 , 08  kmol × 4 . 939 , 92  kJ/kmol = 386 , 42  kJ


  43 , 03  kmol × 3 . 238 , 82  kJ/kmol = 139 . 358 , 78  kJ


  1 , 69  kmol × 2 . 459 , 37  kJ/kmol = 4 . 159 , 58  kJ


  0 , 01  kmol × 14 . 398 , 72  kJ/kmol = 144 , 45  kJ


    H 19


  174 . 385 , 97  kJ


    H 20


    H 20 =   H 17 −   H 19 = 5 . 812 . 865 , 69 − 174 . 385 , 97 = 5 . 638 . 479 , 72  kJ


  T


    H 20


    T  o u t =  110 ∘ C


  362 . 076 , 23  kJ


  227 . 609 , 84  kJ


  5 . 978 , 19  kJ


  385 . 223 , 58  kJ


  12 . 494 , 39  kJ


  4 . 505 . 933 , 88  kJ


  134 . 493 , 20  kJ


  4 . 670 , 41  kJ


    H 20


  5 . 638 . 479 , 72  kJ


    H 9 +   H 10 =   H 11


    T 9


  527 , 4  K


    T 10


  160 , 32  K


  V − 03 / H E − 04


    T  s t d r


   25 ∘ C


    H 9


  T = 527 , 4  K


    H 9 = 44 . 109 . 237 , 33  kJ


    H 10


  T = 160 , 32  K


    H 10 = 23 . 963 , 13  kJ


    H 11


    H 11 =   H 9 +   H 10


    H 11 = 44 . 109 . 237 , 33 + 23 . 963 , 13 = 44 . 133 . 200 , 46  kJ


    H 11 = 44 . 109 . 237 , 33 + 23 . 963 , 13 = 44 . 133 . 200 , 46  kJ


    T  o u t


    T  o u t


    H 11 =   m  c a m p u r a n ×  ∫    C  p   d T


  44 . 133 . 200 , 46  kJ


    T  o u t = 252 ,  93 ∘ C


  92 , 80  kmol × 12 . 187 , 84  kJ/kmol = 1 . 130 . 998 , 75  kJ


  92 , 80  kmol × 6 . 912 , 20  kJ/kmol = 641 . 432 , 98  kJ


  669 , 44  kmol × 14 . 263 , 31  kJ/kmol = 9 . 548 . 417 , 57  kJ


  334 , 07  kmol × 7 . 852 , 30  kJ/kmol = 2 . 623 . 219 , 51  kJ


  160 , 33  kmol × 6 . 341 , 53  kJ/kmol = 1 . 016 . 715 , 39  kJ


  2 , 61  kmol × 15 . 143 , 36  kJ/kmol = 39 . 486 , 26  kJ


  1 . 434 , 25  kmol × 9 . 495 , 17  kJ/kmol = 13 . 618 . 483 , 35  kJ


  56 , 38  kmol × 6 . 635 , 12  kJ/kmol = 374 . 070 , 60  kJ


  334 , 39  kmol × 45 . 276 , 98  kJ/kmol = 15 . 140 . 376 , 05  kJ


    H 11


  44 . 133 . 200 , 46  kJ


    T  r e f


    T  i n , a i r


    T  o u t , g a s


    H 13


    H 14


  C p


    H 14 = m ×   ∫ 298 303  C p   d T


    H 14 = 1 . 637 , 01  kmol × 377 , 50  kJ/kmol = 617 . 977 , 21  kJ


  Q


  Q =   m  Etilen Oksida × Δ   H  s o l u t i o n


  Q = 668 , 10  kmol × 24 , 66  kJ/kmol = 16 . 476 , 66  kJ


    H 15


    H 15 =  ∑   (   m  i ×   ∫ 298 303  C   p  g a s , i   d T )


    H 15 = 583 . 514 , 26  kJ


    H 16


    T  o u t


    H 13 +   H 14 + Q =   H 15 +   H 16


    H 16


    H 16 =   H 13 +   H 14 + Q −   H 15


    H 16 = 2 . 437 . 593 , 87 + 617 . 977 , 21 + 16 . 476 , 66 − 583 . 514 , 26


    H 16 = 2 . 488 . 533 , 48  kJ


    H 16 = 2 . 488 . 533 , 48  kJ


    T  o u t


  2 . 488 . 533 , 48  kJ


    T  r e f


    T  i n , g a s


    H 41


    T  i n , B e n f i e l d


    T  o u t , g a s


    H 29


   K 2   CO 3


   V 2  O 5


    H 29 =  ∑   (   m  i ×   ∫ 298 383  C   p  i   d T )


    H 29 = 41 . 717 . 406 , 66  kJ


    H 17


    H 17 =  ∑   (   m  i ×   ∫ 298 383  C   p  g a s , i   d T )


    H 17 = 5 . 812 . 865 , 69  kJ


  Δ   H  r x


   K 2   CO 3 +  H 2 O +   CO 2 → 2   KHCO 3


  Δ   H 298 ∘


  Δ   H 298 ∘ = 2  ( Δ   H  f ∘    KHCO 3 ) − Δ   H  f ∘    K 2   CO 3 − Δ   H  f ∘    H 2 O − Δ   H  f ∘    CO 2


  Δ   H 298 ∘ = 2  ( − 942 , 12 ) −  ( − 1 . 176 , 97 ) −  ( − 242 , 17 ) −  ( − 394 , 08 )


  Δ   H 298 ∘ = − 71 , 02  kJ/kmol


  Δ   H 298 ∘ = − 71 , 02  kJ/kmol


  Δ   H  r x


  Δ   H  r x =   m  b e r e a k s i × Δ   H 298 ∘


  Δ   H  r x = 334 , 06  kmol ×  ( − 71 , 02  kJ/kmol ) = − 23 . 725 , 12  kJ


    H 18


    T  o u t


    H 41 +   H 29 + Δ   H  r x =   H 17 +   H 18


    H 18


    H 18 =   H 41 +   H 29 + Δ   H  r x −   H 17


    H 18 = 10 . 622 . 903 , 87 + 41 . 717 . 406 , 66 +  ( − 23 . 725 , 12 ) − 5 . 812 . 865 , 69


    H 18 = 46 . 503 . 719 , 72  kJ


    H 18 = 46 . 503 . 719 , 72  kJ


    T  o u t


    KHCO 3


  46 . 503 . 719 , 72  kJ


    T  s t d r


   25 ∘ C


    T 1


   110 ∘ C


    P 1


    P 2


    H 20


    T 1 = 383  K


    H 20


    H 20 = 5 . 638 . 479 , 72  kJ


    T 2


    T 2


    R  c


    R  c =     P 2    P 1 =  16 14 = 1 , 142857


    R  c < 4


  C   p  c a m p u r a n


  C   p  c a m p u r a n = Σ  (   y  i × C   p  i ) = 38 , 868516  kJ/kmol.K


  Y =   C p  C p − 8 , 314


  Y =   38 , 868516  38 , 868516 − 8 , 314 = 1 , 272104


  Y =   38 , 868516  38 , 868516 − 8 , 314 = 1 , 272104


    E  p


  M =   Y − 1  Y ×   E  p


  M =   1 , 272104 − 1  1 , 272104 × 0 , 735 = 0 , 291021


  M =   1 , 272104 − 1  1 , 272104 × 0 , 735 = 0 , 291021


    T  o u t


    T 2


    T  o u t =   T  i n ×    (     P  o u t    P  i n )  M


    T 2 = 383  K ×    (  16 14 )  0 , 291021 = 398 , 176535  K = 125 ,  18 ∘ C


    T 2 = 383  K ×    (  16 14 )  0 , 291021 = 398 , 176535  K = 125 ,  18 ∘ C


    H 21


    T  o u t = 398 , 18  K


  C p


  90 , 01  kmol × 3 . 216 , 72  kJ/kmol = 289 . 547 , 67  kJ


  90 , 01  kmol × 2 . 925 , 11  kJ/kmol = 263 . 299 , 30  kJ


  1 , 30  kmol × 3 . 150 , 33  kJ/kmol = 4 . 091 , 38  kJ


  155 , 52  kmol × 2 . 924 , 89  kJ/kmol = 454 . 869 , 34  kJ


  2 , 53  kmol × 3 . 096 , 48  kJ/kmol = 7 . 831 , 84  kJ


  1 . 391 , 23  kmol × 3 . 360 , 39  kJ/kmol = 4 . 675 . 061 , 84  kJ


  54 , 69  kmol × 2 . 633 , 50  kJ/kmol = 144 . 015 , 54  kJ


  0 , 32  kmol × 4 . 865 , 32  kJ/kmol = 1 . 578 , 13  kJ


    H 21


  5 . 840 . 295 , 04  kJ


    Q  s e r a p


    Q  s e r a p =   H 21 −   H 20


    Q  s e r a p = 5 . 840 . 295 , 04 − 5 . 638 . 479 , 72 = 201 . 815 , 32  kJ


    Q  s e r a p = 5 . 840 . 295 , 04 − 5 . 638 . 479 , 72 = 201 . 815 , 32  kJ


    H 20


  5 . 638 . 479 , 72  kJ


    Q  s e r a p


  201 . 815 , 32  kJ


  5 . 840 . 295 , 04  kJ


    H 21


  5 . 840 . 295 , 04  kJ


  5 . 840 . 295 , 04  kJ


    H 16 =   H 30 + W ⟹   H 30 =   H 16 − W


    P  i n


    P  o u t


    T  i n


  36 ,  89 ∘ C


    T  r e f f


   25 ∘ C


    H 16


    T  i n = 309 , 89  K


    H 16 = 2 . 488 . 533 , 48  kJ


  𝑾


  W =     m  t o t a l ×  (   P  i n −   P  o u t )    𝜌  c a m p u r a n


    m  t o t a l


  668 , 10  kmol × 44 , 053  kg/kmol = 29 . 431 , 82  kg


  1 . 971 , 08  kmol × 18 , 015  kg/kmol = 35 . 509 , 07  kg


    m  t o t a l


  64 . 940 , 89  kg


    𝜌  c a m p u r a n


  𝜌


  435 , 50    kg/m 3 ⟹ 𝜌 ×   X  m a s s = 197 , 37    kg/m 3


  𝜌


  992 , 18    kg/m 3 ⟹ 𝜌 ×   X  m a s s = 542 , 51    kg/m 3


    𝜌  c a m p u r a n


  739 , 88    kg/m 3


  W


  W = 80 . 041 , 32  kJ


    𝑻  𝒐 𝒖 𝒕


    H 30


    H 30 =   H 16 − W


    H 30 = 2 . 488 . 533 , 48  kJ − 80 . 041 , 32  kJ = 2 . 408 . 492 , 16  kJ


    H 30 = 2 . 488 . 533 , 48  kJ − 80 . 041 , 32  kJ = 2 . 408 . 492 , 16  kJ


    T  o u t


    H 30


    T  o u t = 36 ,  51 ∘ C


  697 . 671 , 97  kJ


  1 . 710 . 820 , 19  kJ


  2 . 408 . 492 , 16  kJ


    H 18 =   H 23 + W ⟹   H 23 =   H 18 − W


    P  i n


  1 . 446 . 518 , 5    kg/m 2


    P  o u t


  619 . 936 , 5    kg/m 2


    T  i n


  117 ,  12 ∘ C


    T  r e f f


   25 ∘ C


    H 18


    T  i n = 390 , 12  K


    H 18 = 46 . 503 . 719 , 72  kJ


  𝑾


  W =     m  t o t a l ×  (   P  i n −   P  o u t )    𝜌  c a m p u r a n


    m  t o t a l


  5 . 620 , 78  kmol × 18 , 015  kg/kmol = 101 . 258 , 37  kg


  0  kg


  667 , 91  kmol × 100 , 118  kg/kmol = 66 . 870 , 00  kg


  6 , 13  kmol × 181 , 877  kg/kmol = 1 . 114 , 13  kg


  63 , 11  kmol × 73 , 14  kg/kmol = 4 . 615 , 67  kg


    m  t o t a l


  173 . 858 , 17  kg


    𝜌  c a m p u r a n


  𝜌 ×   X  m a s s


  591 , 78    kg/m 3


  𝜌 ×   X  m a s s


  0    kg/m 3


  𝜌 ×   X  m a s s


  834 , 63    kg/m 3


  𝜌 ×   X  m a s s


  21 , 51    kg/m 3


  𝜌 ×   X  m a s s


  27 , 37    kg/m 3


    𝜌  c a m p u r a n


  1 . 475 , 30    kg/m 3


  W


  W = 97 . 409 , 35  kJ


    𝑻  𝒐 𝒖 𝒕


    H 23


    H 23 =   H 18 − W


    H 23 = 46 . 503 . 719 , 72  kJ − 97 . 409 , 35  kJ = 46 . 406 . 310 , 37  kJ


    H 23 = 46 . 503 . 719 , 72  kJ − 97 . 409 , 35  kJ = 46 . 406 . 310 , 37  kJ


    T  o u t


    H 23


    T  o u t = 116 ,  93 ∘ C


  38 . 930 . 639 , 32  kJ


  7 . 435 . 089 , 91  kJ


  28 . 038 , 48  kJ


  12 . 542 , 69  kJ


  46 . 406 . 310 , 40  kJ


  46 . 406 . 310 , 37  kJ


    H 30 +   Q  r e b o i l e r =   H 35 +   H 37 +   Q  k o n d e n s o r


    T  i n


  36 ,  51 ∘ C


  143 ,  32 ∘ C


  107 ,  66 ∘ C


  51 ,  37 ∘ C


  53 ,  60 ∘ C


  140 ,  89 ∘ C


    H 30


    H  F


    T  i n = 309 , 51  K


  668 , 10  kmol × 1 . 044 , 26  kJ/kmol = 697 . 671 , 97  kJ


  1971 , 07  kmol × 867 , 96  kJ/kmol = 1 . 710 . 804 , 50  kJ


    H 30


  2 . 408 . 492 , 16  kJ


    R  m i n


    x  f


  = 0 , 2531


    x  d


  = 0 , 9976


      x  d    R  m i n + 1 = 0 , 7358


    R  m i n


    R  m i n + 1 =   0 , 9976  0 , 7358 = 1 , 3558 ⟹   R  m i n = 0 , 3558


  R /   R  m i n = 1 , 25


  R = 1 , 25 × 0 , 3558 = 0 , 4447


    L  o


  V


  D


    L  o


  R × D = 0 , 4447 × 602 , 76 = 268 , 08  kmol/jam


  V


    L  o + D = 268 , 08 + 602 , 76 = 870 , 84  kmol/jam


    Q  k o n d e n s o r


    Q  k o n d e n s o r =  (   H  u a p _ i n −   Q  l a t e n ) −  (   H  d e s t i l a t _ o u t +   H  r e f l u k s _ o u t )


    H 31


  53 ,  60 ∘ C


    Q  l a t e n


  53 ,  60 ∘ C


    H 35


  51 ,  37 ∘ C


    H 33


  51 ,  37 ∘ C


    Q  k o n d e n s o r


  21 . 153 . 148 , 59  kJ


    m  a i r


    T  i n =  30 ∘ C


    T  o u t =  40 ∘ C


  Δ T =  10 ∘ C


  C p = 4 , 18  kJ/kg.K


    m  a i r =     Q  k o n d e n s o r  C p × Δ T =   21 . 153 . 148 , 59  4 , 18 × 10 = 506 . 056 , 19  kg/jam


    Q  r e b o i l e r


    Q  r e b o i l e r =   Q  k o n d e n s o r +   H 35 +   H 37 −   H 30


    H 37


  140 ,  89 ∘ C


    Q  r e b o i l e r = 21 . 153 . 148 , 59 + 1 . 461 . 192 , 86 + 18 . 049 . 367 , 23 − 2 . 408 . 492 , 16 = 38 . 255 . 216 , 52  kJ


    m  s t e a m


    H  i n


   250 ∘ C


    H  o u t


  159 ,  3 ∘ C


    Q  s t e a m = 2 . 957 , 2 − 672 , 6 = 2 . 284 , 6  kJ/kg


    m  s t e a m =     Q  r e b o i l e r    Q  s t e a m =   38 . 255 . 216 , 52  2 . 284 , 6 = 16 . 744 , 82  kg/jam


    m  s t e a m =     Q  r e b o i l e r    Q  s t e a m =   38 . 255 . 216 , 52  2 . 284 , 6 = 16 . 744 , 82  kg/jam


    H 24 +   H 25 =   H 26 +   H 27 + Δ   H  r e a k s i


    H 24


   180 ∘ C


    H 25


  T =  180 ∘ C


    H 25 =  ∫  C p ⋅ d T = 25 . 913 . 839 , 91  kJ


    H 27


   180 ∘ C


  Δ   H  r x


  2 K H C   O 3 → C   O 2 +   H 2 O +   K 2 C   O 3


  Δ   H 298 ∘ = Δ   H  f ∘  (   CO 2 ) + Δ   H  f ∘  (  H 2 O ) + Δ   H  f ∘  (  K 2   CO 3 ) − 2 × Δ   H  f ∘  (   KHCO 3 )


  Δ   H 298 ∘ = Δ   H  f ∘  (   CO 2 ) + Δ   H  f ∘  (  H 2 O ) + Δ   H  f ∘  (  K 2   CO 3 ) − 2 × Δ   H  f ∘  (   KHCO 3 )


  Δ   H 298 ∘ =  ( − 394 , 0779 ) +  ( − 242 , 1736 ) +  ( − 1 . 176 , 971 ) − 2  ( − 942 , 1215 ) = + 71 , 0205  kJ/mol


  Δ   H 298 ∘ =  ( − 394 , 0779 ) +  ( − 242 , 1736 ) +  ( − 1 . 176 , 971 ) − 2  ( − 942 , 1215 ) = + 71 , 0205  kJ/mol


    K 2 C   O 3


  Δ   H  r e a k s i = 334 . 070 , 18 × 71 , 0205 = 23 . 725 . 831 , 50  J = 23 . 725 , 83  kJ


    H 26


    H 26 =   H 24 +   H 25 − Δ   H  r x −   H 27


    H 26 = 79 . 155 . 587 , 89 + 25 . 913 . 839 , 91 − 23 . 725 , 83 − 77 . 084 . 878 , 20


    H 26 = 79 . 155 . 587 , 89 + 25 . 913 . 839 , 91 − 23 . 725 , 83 − 77 . 084 . 878 , 20


    H 26 = 27 . 960 . 823 , 77  kJ


    H 26 = 27 . 960 . 823 , 77  kJ


    T  o u t


    H 26


    T  o u t = 179 ,  66 ∘ C


   ∑    H 26


  27 . 960 . 823 , 77  kJ


  𝜌


    B ∘ = 0 , 083 −   0 , 422    T  r i  1 , 6


    B 1 = 0 , 139 −   0 , 172    T  r i  4 , 2


    B 1 = 0 , 139 −   0 , 172    T  r i  4 , 2


    B   P  c  R   T  c =   B ∘ + 𝜔   B 1


    B   P  c  R   T  c =   B ∘ + 𝜔   B 1


  Z = 1 +   B P  R T


  Z = 1 +   B P  R T


  T = 515 , 2


  P = 15 , 7


  𝜌


  77 . 361 , 36 / 7 . 828 , 52


  𝜇


    𝜇  g a s = A + B T + C   T 2


  𝜇


  k


    k  g a s = A + B T + C   T 2


  k


    C  p


    C  p g a s = A + B T + C   T 2 + D   T 3 + E   T 4


    C  p


    G  t


  R e = 50 . 000


    G  t


    N  t


  77 . 361 , 36 / 127 . 882 , 5 = 0 , 6049


    N  t


  0 , 6049 / 0 , 00046 = 𝟏 . 𝟑 𝟏 𝟓  Tube


    P  t


  O   D  t


  C ′


    P  t − O   D  t


    D  s


    D  s


  1 , 73 ×    N  t


    D  s


  B


  B


  0 , 75 ×   D  s


    a  s =     D  s ⋅ C ′ ⋅ B  144 ⋅   P  t = 3 , 42


    w  s


    G  s


    w  s /   a  s = 384 . 835 , 9


  𝜇


  R   e  s


  P r


  j H


   h  o


  P r


  j H


   h  i


   h  i o


   h  i ×  ( I D / O D ) = 690 , 42


    U  C


    U  D


    R  d


    U  D


  Z


  Δ V =   𝜋 4 ⋅ I   D  t 2 ⋅ Δ Z


  −   d   F  A  d Z =  ( −   r  A )   𝜌  B   N  t   𝜋 4 I   D  t 2


  d   F  A = −   F  A 0 ⋅ d   X  A


  d   F  A = −   F  A 0 ⋅ d   X  A


    d   X  A  d Z =    ( −   r  A )   𝜌  B   N  t   𝜋 4 I   D  t 2    F  A 0


    d   X  A  d Z =    ( −   r  A )   𝜌  B   N  t   𝜋 4 I   D  t 2    F  A 0


    C 2   H 4 + 0 . 5   O 2 →   C 2   H 4 O


    C 2   H 4 + 3   O 2 → 2 C   O 2 + 2   H 2 O


    F  A =   F  A 0  ( 1 −   X  A )


    F  B =   F  A 0  ( 1 , 14 − 1 , 00   X  A )


    O 2 /   C 2   H 4


    F  C = 0 , 80   X  A ⋅   F  A 0


    F  D = 0 , 40   X  A ⋅   F  A 0


    F  I


    F  I 0 + 0 , 40   X  A ⋅   F  A 0


   ( −   r  A ) =   k 1   P  A  a   P  B  b


    d T  d Z =     U  D ⋅   N  t ⋅ 𝜋 ⋅ I   D  t  (   T  s − T ) +  ( −   r  A )   𝜌  B   N  t   𝜋 4 I   D  t 2  ( − Δ   H  r )   ∑   (   F  i   C  p i )


  Δ   H  r


  Δ   H  r 1


  Δ   H  r 2


    d P  d Z = −     G  t 2    𝜌  g a s ⋅   g  c ⋅   D  p   1 − 𝜖    𝜖 3 …


  Z


    X  A  ( t o t a l ) = 0 , 90


  W =   𝜌  B   N  t   𝜋 4   D  i 2  ( 1 − 𝜖 ) Z


  W =  ( 0 , 88    gr/cm 3 )  ( 1 . 315 )  (   3 , 14 4 )    ( 2 , 43  cm ) 2  ( 1 − 0 , 45 )  ( 600  cm )


  W =  ( 0 , 88    gr/cm 3 )  ( 1 . 315 )  (   3 , 14 4 )    ( 2 , 43  cm ) 2  ( 1 − 0 , 45 )  ( 600  cm )


  W


    V  b e d =   W    𝜌  B =   1770 , 81 880 = 𝟐 , 𝟎 𝟏    m  𝟑


    V  k a t =   V  b e d ×  ( 1 − 𝜖 ) = 2 , 01 ×  ( 1 − 0 , 45 ) = 𝟏 , 𝟏 𝟏    m  𝟑


  Q


  Q = W / 𝜌 = 77 . 361 , 36 / 9 , 882


  𝜈


  𝜈 = Q /  (   N  t ⋅   A  t u b e ) = 2 , 174 /  ( 1 . 315 ⋅ 0 , 00046 ) = 𝟑 , 𝟓 𝟗  m/detik


  𝜏


  𝜏 = Z / 𝜈 = 6 , 00 / 3 , 59 = 𝟏 , 𝟔 𝟕  detik


    t  s


  f


  E


  C


  → P = 1 , 1 × 15 , 7 × 14 , 7 = 253 , 9


    R  i s = 62 , 7 / 2 = 31 , 35


    t  s =   P ⋅   R  i s  f E − 0 , 6 P + C =   253 , 9 × 31 , 35   ( 13750 × 0 , 8 ) −  ( 0 , 6 × 253 , 9 ) + 0 , 125 = 𝟎 , 𝟖 𝟓 𝟖  in


    t h


    t h =   P ⋅   D  s  2 f E − 0 , 2 P + C =   253 , 9 × 62 , 7  2  ( 13750 )  ( 0 , 8 ) − 0 , 2  ( 253 , 9 ) + 0 , 125 = 𝟎 , 𝟖 𝟓  in


  O A


    t h + s f + b


  ≈


    t  R


    t  R =  ( 2 O A + Z )


    t  R =  ( 2 × 36 , 83 + 600 ) = 673 , 66


  0 , 000076 ⋅   D  i s 3 = 0 , 000076 ⋅    ( 62 , 7 × 2 , 54 ) 3


    𝜋 4   D  s 2 Z =   3 , 14 4 ⋅    ( 1 , 593 ) 2 ⋅ 6 , 00


  11 , 95 +  ( 2 × 0 , 31 )


  L / G    (     𝜌  G    𝜌  L −   𝜌  G )  0 , 5


    𝜌  G =   P ⋅ B m  Z ⋅ R ⋅ T =


    𝜌  L


  𝜇


  𝜌 = A ⋅   B  −    ( 1 − T /   T  c )  n  gr/ml


    𝜌  a i r


  𝜇


   log ⁡  v = A + B / T + C T + D   T 2


  𝜇


  L / G    (     𝜌  G    𝜌  L −   𝜌  G )  0 , 5


  𝜙 =   𝜌  a i r /   𝜌  c a m p u r a n


    G  ′ 2 ⋅ F ⋅ 𝜙 ⋅   𝜇  0 , 1    𝜌  G  (   𝜌  L −   𝜌  G )   g  c = 0 , 091


  G ′ =    0 , 091 ⋅   𝜌  G ⋅  (   𝜌  L −   𝜌  G ) ⋅   g  c  F ⋅ 𝜙 ⋅   𝜇  0 , 1


  𝜋


   ​  ​  0 , 5


    𝜌  G =   P ⋅ B m  Z ⋅ R ⋅ T


  L / G    (     𝜌  G    𝜌  L −   𝜌  G )  0 , 5


  𝜙 =   𝜌  a i r /   𝜌  c a m p u r a n


    G  ′ 2 ⋅ F ⋅ 𝜙 ⋅   𝜇  0 , 1    𝜌  G  (   𝜌  L −   𝜌  G )   g  c = 0 , 135


  G ′ =    0 , 135 ⋅   𝜌  G ⋅  (   𝜌  L −   𝜌  G ) ⋅   g  c  F ⋅ 𝜙 ⋅   𝜇  0 , 1


  𝜋


   ​  ​  0 , 5


  Δ P


  Δ P  lm =     Y 1 −   Y 2   ln ⁡   (   Y 1 /   Y 2 )


  Δ P  lm =   4 , 9442 − 0 , 0171   ln ⁡   ( 4 , 9442 / 0 , 0171 )


  0 , 24 ⋅    ( L ′ / G ′ )  0 , 28


  0 , 0069 ⋅   T  1 , 5    ( 1 /   M  A + 1 /   M  B )  0 , 5 /  ( P    (   V  A  0 , 33 −   V  B  0 , 33 )  0 , 5 )


  ⋅    (     T 1  1 , 5 /   P 1    T 0  1 , 5 /   P 0 )  0 , 56


    N  KgA ⋅ fa ⋅ A ⋅ Δ P  lm


    P ⋅ r  f ⋅ E − 0 , 6 ⋅ P + C


  0 , 25  ( 3 +      r  c  i c r )


    P ⋅ r ⋅ w  2 ⋅ f ⋅ E − 0 , 2 ⋅ P + C


     ( B   C 2 − A   B 2 )  0 , 5


  ⋅


    𝜌  G


    𝜌  L −   𝜌  G


   ​  ​  0 , 5


    𝜌  G =   P ⋅ B m  Z ⋅ R ⋅ T


    𝜌  L


  𝜇


  𝜌


  𝜇


  𝜇


    𝜌  G


    𝜌  L −   𝜌  G


   ​  ​  0 , 5


  𝜙 =   𝜌  a i r /   𝜌  c a m p u r a n


  𝜙


    𝜇  0 , 1


    𝜌  G  (   𝜌  L −   𝜌  G )   g  c


    𝜌  G  (   𝜌  L −   𝜌  G )   g  c


  𝜙


    𝜇  0 , 1


  𝜋


   ​  ​  0 , 5


    𝜌  G =   P ⋅ B m  Z ⋅ R ⋅ T


    𝜌  G


    𝜌  L −   𝜌  G


   ​  ​  0 , 5


  𝜙 =   𝜌  a i r /   𝜌  c a m p u r a n


  𝜙


    𝜇  0 , 1


    𝜌  G  (   𝜌  L −   𝜌  G )   g  c


    𝜌  G  (   𝜌  L −   𝜌  G )   g  c


  𝜙


    𝜇  0 , 1


  𝜋


   ​  ​  0 , 5


  Δ P


  Δ P


  Δ P


   ​  ​  0 , 28


  Δ P


   ​  ​  0 , 5


   ​  ​  0 , 5


  𝜌


    q  f


  m / 𝜌


    q  f = 67 . 723 , 5 / 71 , 23 = 950 , 77


    q  f


  𝜇


    N  R e > 2100


    D  i ≥ 1


    D  i   o p t i m u m = 3 , 9 ×   Q  f  0 , 45 ×   𝜌  0 , 13


    D  i   o p t i m u m = 3 , 9 × 0 ,  290  0 , 45 × 71 ,  23  0 , 13


    D  i   o p t i m u m = 3 , 90  in


    D  i   o p t i m u m = 3 , 90  in


  v =     q  f  A =   0 , 290  0 , 07986 = 3 , 63  ft/s


    N  R e =   𝜌 × v ×   D  i  𝜇 =   71 , 23 × 3 , 63 × 0 , 3188  0 , 000128 = 643 . 984


  𝜀 / D = 0 , 00047


    N  R e = 643 . 984


  𝜀 / D = 0 , 00047


  f


    L  e


  Σ F = f ×     v 2  2   g  c ×   Σ   L  e  D


  Σ F = 0 , 017 ×   3 ,  63 2  2 × 32 , 174 ×   262 , 97  0 , 3188 = 2 , 88  lbf ft/lb


  Σ F = 0 , 017 ×   3 ,  63 2  2 × 32 , 174 ×   262 , 97  0 , 3188 = 2 , 88  lbf ft/lb


   ( −   w  f ) = Δ Z   g    g  c +   Δ   v 2  2   g  c 𝛼 +   Δ P  𝜌 + Σ F


  −   w  f


  Δ Z


  g


    g  c


  Δ v


  𝛼


  Δ P


  𝜌


  Δ Z × g /   g  c


  Δ Z


  g /   g  c


  Δ Z × g /   g  c


    Δ   v 2  2   g  c =   3 ,  63 2  2 × 32 , 174 = 0 , 205  ft.lbf/lb


  𝜌 × g /   g  c × Z 2


    Δ P  𝜌 =     P 2 −   P 1  𝜌 =   34 . 785 , 2 − 3 . 042 , 2  71 , 23 = 445 , 64  ft.lbf/lb


  −   w  f


   ( −   w  f ) = 12 + 445 , 64 + 0 , 205 + 2 , 88 = 460 , 725  ft.lbf/lb


  Q = 𝜌 × v × A = 71 , 23 × 3 , 63 × 0 , 07986 = 20 , 65  lb/s


  B H P = Q ×  ( −   w  f ) = 20 , 65 × 460 , 725 = 9 . 513 , 9  ft lb/s = 17 , 3  HP


  B H P = Q ×  ( −   w  f ) = 20 , 65 × 460 , 725 = 9 . 513 , 9  ft lb/s = 17 , 3  HP


    q  f


    𝜂  p


    𝜂  p


    𝜂  m o t o r


    𝜂  m o t o r


  𝜌


    q  f


  𝜌


    q  f


  ≥


  3 , 9 ×   q  f  0 , 45 ×   𝜌  0 , 13


  3 , 9 × 0 ,  550  0 , 45 × 28 ,  8  0 , 13


  v =   q  f / A = 0 , 550 / 0 , 1263


    N  R e =  ( 𝜌 × v ×   D  i ) / 𝜇


   ( 28 , 8 × 4 , 35 × 0 , 401 ) / 0 , 00081


  𝜀 / D


    N  R e


  𝜀 / D


  Σ F = f ×  (   v 2 / 2   g  c ) ×  ( Σ   L  e / D ) = 0 , 021 ×  ( 4 ,  35 2 /  ( 2 × 32 , 174 ) ) ×  ( 289 , 5 / 0 , 401 )


   ( −   w  f ) = Δ z  ( g /   g  c ) +  ( Δ   v 2 / 2   g  c 𝛼 ) +  ( Δ P / 𝜌 ) + Σ F


  Δ


  Δ


  𝛼


  Δ


  𝜌


  Δ


  Δ


  Δ


   ( Δ   v 2 / 2   g  c ) = 4 ,  35 2 /  ( 2 × 32 , 174 )


  𝜌 ×  ( g /   g  c ) × Z 2


  Δ P / 𝜌 =  ( P 2 − P 1 ) / 𝜌 =  ( 34 . 240 , 48 − 32 . 123 , 85 ) / 28 , 8


   ( −   w  f ) = Δ z  ( g /   g  c ) +  ( Δ P / 𝜌 ) +  ( Δ   v 2 / 2   g  c ) + Σ F


  𝜌 × v × A


    q  f


    𝜂  p


    𝜂  p


    𝜂  m o t o r


    𝜂  m o t o r


  𝜌


    q  f


  𝜌


    q  f


  ≥


  𝜌


  ≥


  𝜌


  𝜇


  𝜀


  𝜀


  Σ


  Σ


  Δ


  Δ


  𝛼


  Δ


  𝜌


  Σ


  Δ


  Δ


  𝛼


  Δ


  𝜌


  Δ


  Δ


  Δ


  Δ


  𝜌


  Δ


  𝜌


  𝜌


  Δ


  Δ


  𝜌


  Δ


  Σ


  𝜌


  𝜂


  𝜂


  𝜂


  𝜂


  𝜌


    q  f


  𝜌


    q  f


  𝜇


  ≥


  𝜌


  𝜌


  𝜇


  𝜀


  𝜀


  Σ


  Σ


  Δ


  Δ


  𝛼


  Δ


  𝜌


  Σ


  Δ


  Δ


  𝛼


  Δ


  𝜌


  Δ


  Δ


  Δ


  Δ


  𝜌


  Δ


  𝜌


  𝜌


  Δ


  Δ


  𝜌


  Δ


  Σ


  𝜌


  𝜂


  𝜂


  𝜂


  𝜂


  𝜌


    q  f


  𝜌


    q  f


  ≥


  𝜌


  𝜌


  𝜇


  𝜀


  𝜀


  Σ


  Σ


  Δ


  Δ


  𝛼


  Δ


  𝜌


  Σ


  Δ


  Δ


  𝛼


  Δ


  𝜌


  Δ


  Δ


  Δ


  Δ


  𝜌


  Δ


  𝜌


  𝜌


  Δ


  Δ


  𝜌


  Δ


  Σ


  𝜌


  𝜂


  𝜂


  𝜂


  𝜂


  𝜌


    q  f


  𝜌


    q  f


  ≥


  𝜌


  𝜌


  𝜇


  𝜀


  𝜀


  Σ


  Σ


  Δ


  Δ


  𝛼


  Δ


  𝜌


  Σ


  Δ


  Δ


  Δ


  Δ


  𝜌


  Δ


  𝜌


  𝜌


  Δ


  Δ


  𝜌


  Δ


  Σ


  𝜌


  𝜂


  𝜂


  𝜂


  𝜂


  Δ P


  Δ t


  Δ   t 2


  Δ   t 1


  Δ   t 2 − Δ   t 1


  Δ T =   Δ   t 2 − Δ   t 1   ln ⁡   ( Δ   t 2 / Δ   t 1 )


  Δ T =   296 , 8 − 333 , 0   ln ⁡   ( 296 , 8 / 333 , 0 ) = 314 , 4  °F


    U  D


    U  D


  A


  A =   Q    U  D × Δ T


  A =   13 . 925 . 815 , 1  60 × 314 , 4 = 738 , 2    ft 2


    N  t


    N  t =   A  L × a ′


    N  t =   738 , 2  20 × 0 , 196 = 188 , 3  Tube


    N  t


    D  s


    D  s


    U  D


    A  t e r k o r e k s i =   N  t × L × a ′


    A  t e r k o r e k s i = 196 × 20 × 0 , 196 = 768 , 32    ft 2


    U  D =   Q  A × Δ T


    U  D =   13 . 925 . 815 , 1  768 , 32 × 314 , 4 = 57 , 63    Btu/jam.ft 2 .°F


    U  D


  B


  B


    T  c


    t  c


    T  c


    t  c


  Δ T


     ( Δ t )  p


     ( Δ t )  p = LMTD = 315 , 0  °F


     ( Δ t )  v


     ( Δ t )  v = LMTD = 314 , 3  °F


    Q  p =   Q  t o t a l −   Q  l a t e n


    Q  p = 14 . 692 . 508 , 8  kJ/jam − 12 . 456 . 846 , 47  kJ/jam = 2 . 235 . 662 , 3  kJ/jam


    Q  p = 14 . 692 . 508 , 8  kJ/jam − 12 . 456 . 846 , 47  kJ/jam = 2 . 235 . 662 , 3  kJ/jam


    Q  p = 2 . 118 . 997 , 0  Btu/jam


    Q  p = 2 . 118 . 997 , 0  Btu/jam


    Q  v = m . 𝜆 = 12 . 456 . 846 , 47  kJ/jam = 11 . 806 . 818 , 1  Btu/jam


  Δ T


      Q  p     ( Δ t )  p =   2 . 118 . 997 , 0  315 , 0 = 6 . 726 , 9  Btu/jam.°F


      Q  v     ( Δ t )  v =   11 . 806 . 818 , 1  314 , 3 = 37 . 565 , 4  Btu/jam.°F


      Q  v     ( Δ t )  v =   11 . 806 . 818 , 1  314 , 3 = 37 . 565 , 4  Btu/jam.°F


  Σ   Q  Δ t = 44 . 292 , 3  Btu/jam.°F


  Σ   Q  Δ t = 44 . 292 , 3  Btu/jam.°F


  Weighted  Δ T =     Q  t o t a l  Σ   Q  Δ t


  Weighted  Δ T =   13 . 925 . 815 , 1  44 . 292 , 3 = 314 , 4  °F


    U  C


    a  s


    a  s =   I   D  s × C ′ × B  144 ×   P  T


  C ′


    P  T − O D = 1 , 0 − 0 , 75 = 0 , 25


    a  s =   17 , 25 × 0 , 25 × 17 , 25  144 × 1 , 0 = 0 , 516    ft 2


    a  t


    a  t =     N  t × a  ′  t  144 × n


    a  t =   196 × 0 , 268  144 × 2 = 0 , 182    ft 2


    G  s


    G  s =     W  s    a  s


    G  s =   1 . 630 . 539 , 0  0 , 516 = 3 . 159 . 959 , 3    lb/hr.ft 2


    G  t


    G  t =     w  t    a  t


    G  t =   67 . 723 , 1  0 , 182 = 372 . 105 , 0    lb/hr.ft 2


  R   e  s


  R   e  s =     D  e ×   G  s    𝜇  s


  𝜇


    D  e = 0 , 95  inch = 0 , 079  ft


  R   e  s =   0 , 079 × 3 . 159 . 959 , 3  0 , 042 = 5 . 943 . 733 , 5


  R   e  s =   0 , 079 × 3 . 159 . 959 , 3  0 , 042 = 5 . 943 . 733 , 5


  R   e  t


  R   e  t =   I D ×   G  t    𝜇  t


  𝜇


  R   e  t = 47 . 965 , 1


    j  H


    j  H s = 1500


    j  H t = 150


  P r


  P r =     C  p × 𝜇  k


  P   r  s = 0 , 71


  P   r  t = 1 , 45


  P   r  t = 1 , 45


   h  o


   h  i


  h =   j  H   k  D    (     C  p 𝜇  k )  1 / 3   𝜙  s


   h  o = 275 , 3    Btu/jam.ft 2 .°F


   h  i = 215 , 6    Btu/jam.ft 2 .°F


   h  i = 215 , 6    Btu/jam.ft 2 .°F


   h  i


   h  i o


   h  i o =  h  i ×   I D  O D


   h  i o = 215 , 6 ×   0 , 584  0 , 75 = 167 , 8    Btu/jam.ft 2 .°F


    U  p


    U  p =    h  o ×  h  i o   h  o +  h  i o


    U  p =   275 , 3 × 167 , 8  275 , 3 + 167 , 8 = 104 , 2    Btu/jam.ft 2 .°F


    A  p


    A  p =     Q  p    U  p ×    ( Δ t )  p


    A  p =   2 . 118 . 997 , 0  104 , 2 × 315 , 0 = 64 , 5    ft 2


   h  i


   h  i = 185 , 5    Btu/jam.ft 2 .°F


   h  i o = 144 , 4    Btu/jam.ft 2 .°F


    U  v


    U  v =    h  o ×  h  i o   h  o +  h  i o


    U  v =   275 , 3 × 144 , 4  275 , 3 + 144 , 4 = 94 , 7    Btu/jam.ft 2 .°F


    A  v


    A  v =     Q  v    U  v ×    ( Δ t )  v


    A  v =   11 . 806 . 818 , 1  94 , 7 × 314 , 3 = 396 , 6    ft 2


    A  c


    A  c =   A  p +   A  v


    A  c = 64 , 5 + 396 , 6 = 461 , 1    ft 2


    U  C


    U  C =     Q  t o t a l    A  c × Weighted  Δ T


    U  C =   13 . 925 . 815 , 1  461 , 1 × 314 , 4 = 96 , 0    Btu/jam.ft 2 .°F


    R  D


    R  D =     U  C −   U  D    U  C ×   U  D


    R  D =   96 , 0 − 57 , 63  96 , 0 × 57 , 63 = 0 , 0069    Jam.ft 2 .°F/Btu


    R  D


  Δ P


  f


    f  s = 0 , 0012


    f  t = 0 , 0004


  s


    s  s = 0 , 0012


    s  t = 1 , 14


  N + 1


  N + 1 = 2


    L  p = 1 , 5  ft


  Δ   P  s =   f ×   G  s 2 ×   D  s ×  ( N + 1 )  5 , 22 ×  10 10 ×   D  e × s ×   𝜙  s


  Δ   P  s = 0 , 11  psi


    G  s


  Δ   P  t =   f ×   G  t 2 × L × n  5 , 22 ×  10 10 × I D × s ×   𝜙  t


  Δ   P  t = 0 , 01  psi


  f


    f  s = 0 , 0012


    f  t = 0 , 0005


  s


    s  s = 0 , 0012


    s  t = 0 , 004


  N + 1


  N + 1 = 12


    L  v = 18 , 5  ft


  Δ   P  s = 0 , 55  psi


  Δ   P  t = 0 , 12  psi


  Δ   P  t o t a l = Σ Δ P


  Δ   P  s h e l l _ t o t a l = 0 , 66  psi


  Δ   P  t u b e _ t o t a l = 0 , 13  psi


  Δ   P  t u b e _ t o t a l = 0 , 13  psi


  Δ P


  Δ t


  Δ   t 2


  Δ   t 1


  Δ   t 2 − Δ   t 1


  Δ T =   Δ   t 2 − Δ   t 1   ln ⁡   ( Δ   t 2 / Δ   t 1 )


  Δ T =   139 , 86 − 106 , 20   ln ⁡   ( 139 , 86 / 106 , 20 ) = 122 , 2  °F


    U  D


    U  D


  A


  A =   Q    U  D × Δ T


  A =   20 . 248 . 157 , 65  50 × 122 , 2 = 3313 , 9    ft 2


    N  t


    N  t =   A  L × a ′


    N  t =   3313 , 9  20 × 0 , 1963 = 844 , 1  Tube


    N  t


    D  s


    D  s


    U  D


    A  t e r k o r e k s i =   N  t × L × a ′


    A  t e r k o r e k s i = 856 × 20 × 0 , 1963 = 3360 , 6    ft 2


    U  D =   Q  A × Δ T


    U  D =   20 . 248 . 157 , 65  3360 , 6 × 122 , 2 = 49 , 31    Btu/jam.ft 2 .°F


  B


  B


    T  c


    t  c


    T  c


    t  c


  Δ T


     ( Δ t )  p = LMTD = 122 , 2  °F


     ( Δ t )  v = LMTD = 122 , 2  °F


    Q  p =   Q  t o t a l −   Q  l a t e n


    Q  p = 84 . 995 , 95  Btu/jam


    Q  p = 84 . 995 , 95  Btu/jam


    Q  v = m . 𝜆 = 20 . 163 . 161 , 70  Btu/jam


  Δ T


      Q  p     ( Δ t )  p =   84 . 995 , 95  122 , 2 = 695 , 5  Btu/jam.°F


      Q  v     ( Δ t )  v =   20 . 163 . 161 , 70  122 , 2 = 165 . 001 , 3  Btu/jam.°F


      Q  v     ( Δ t )  v =   20 . 163 . 161 , 70  122 , 2 = 165 . 001 , 3  Btu/jam.°F


  Σ   Q  Δ t = 165 . 696 , 8  Btu/jam.°F


  Σ   Q  Δ t = 165 . 696 , 8  Btu/jam.°F


  Weighted  Δ T =     Q  t o t a l  Σ   Q  Δ t


  Weighted  Δ T =   20 . 248 . 157 , 65  165 . 696 , 8 = 122 , 2  °F


    U  C


    a  s


    a  s =   I   D  s × C ′ × B  144 ×   P  T


    a  s = 2 , 12    ft 2


    a  t


    a  t =     N  t × a  ′  t  144 × n


    a  t = 0 , 796    ft 2


    G  s


    G  s =     W  s    a  s


    G  s = 1 . 119 . 158 , 1    lb/hr.ft 2


    G  t


    G  t =     w  t    a  t


    G  t = 65 . 124 , 8    lb/hr.ft 2


  R   e  s


  R   e  s =     D  e ×   G  s    𝜇  s


  R   e  s = 2 . 105 . 130 , 7


  R   e  t


  R   e  t =   I D ×   G  t    𝜇  t


  R   e  t = 8 . 187 , 2


    j  H


    j  H s = 2500


    j  H t = 30


  P r


  P r =     C  p × 𝜇  k


  P   r  s = 0 , 70


  P   r  t = 2 , 00


  P   r  t = 2 , 00


   h  o


   h  i


  h =   j  H   k  D    (     C  p 𝜇  k )  1 / 3   𝜙  s


   h  o = 421 , 5    Btu/jam.ft 2 .°F


   h  i = 85 , 2    Btu/jam.ft 2 .°F


   h  i = 85 , 2    Btu/jam.ft 2 .°F


   h  i


   h  i o


   h  i o =  h  i ×   I D  O D


   h  i o = 66 , 2    Btu/jam.ft 2 .°F


    U  p


    U  p =    h  o ×  h  i o   h  o +  h  i o


    U  p = 57 , 2    Btu/jam.ft 2 .°F


    A  p


    A  p =     Q  p    U  p ×    ( Δ t )  p


    A  p = 12 , 1    ft 2


  R   e  t


  𝜇


  R   e  t  uap = 132 . 000 , 5


    U  v


    U  v = 105 , 5    Btu/jam.ft 2 .°F


    A  v


    A  v =     Q  v    U  v ×    ( Δ t )  v


    A  v = 1 . 563 , 1    ft 2


    A  c


    A  c =   A  p +   A  v


    A  c = 1 . 575 , 2    ft 2


    U  C


    U  C =     Q  t o t a l    A  c × Weighted  Δ T


    U  C = 105 , 1    Btu/jam.ft 2 .°F


    R  D


    R  D =     U  C −   U  D    U  C ×   U  D


    R  D =   105 , 1 − 49 , 31  105 , 1 × 49 , 31 = 0 , 0107    Jam.ft 2 .°F/Btu


    R  D


  Δ P


  f


    f  s = 0 , 0010


    f  t = 0 , 0004


  Δ   P  s =   f ×   G  s 2 ×   D  s ×  ( N + 1 )  5 , 22 ×  10 10 ×   D  e × s ×   𝜙  s


  Δ   P  t =   f ×   G  t 2 × L × n  5 , 22 ×  10 10 × I D × s ×   𝜙  t


  Δ   P  s = 0 , 10  psi


  Δ   P  t = 0 , 01  psi


  f


    f  s = 0 , 0010


    f  t = 0 , 0005


  Δ   P  s = 1 , 25  psi


  Δ   P  t = 0 , 14  psi


  Δ   P  t o t a l = Σ Δ P


  Δ   P  s h e l l = 1 , 35  psi


  Δ   P  t u b e = 0 , 15  psi


  Δ P


  Δ t


  Δ   t 2


  Δ   t 1


  Δ   t 2 − Δ   t 1


  Δ T =   Δ   t 2 − Δ   t 1   ln ⁡   ( Δ   t 2 / Δ   t 1 )


  Δ T =   239 , 2 − 306 , 0   ln ⁡   ( 239 , 2 / 306 , 0 ) = 271 , 5  °F


    U  D


    U  D


  A


  A =   Q    U  D × Δ T


  A =   453 . 308 , 2  40 × 271 , 5 = 41 , 7    ft 2


    N  t


    N  t =   A  L × a ′


    N  t =   41 , 7  20 × 0 , 196 = 10 , 6  Tube


    N  t


    D  s


    D  s


    U  D


    A  t e r k o r e k s i =   N  t × L × a ′


    A  t e r k o r e k s i = 37 × 20 × 0 , 196 = 145 , 04    ft 2


    U  D =   Q  A × Δ T


    U  D =   453 . 308 , 2  145 , 04 × 271 , 5 = 11 , 51    Btu/jam.ft 2 .°F


  B


  B


    T  c


    t  c


    T  c


    t  c


  Δ T


     ( Δ t )  p = LMTD = 271 , 5  °F


     ( Δ t )  v = LMTD = 271 , 5  °F


    Q  p =   Q  t o t a l −   Q  l a t e n


    Q  p = 84 . 328 , 3  Btu/jam


    Q  p = 84 . 328 , 3  Btu/jam


    Q  v = m . 𝜆 = 368 . 979 , 9  Btu/jam


  Δ T


      Q  p     ( Δ t )  p =   84 . 328 , 3  271 , 5 = 310 , 6  Btu/jam.°F


      Q  v     ( Δ t )  v =   368 . 979 , 9  271 , 5 = 1359 , 0  Btu/jam.°F


      Q  v     ( Δ t )  v =   368 . 979 , 9  271 , 5 = 1359 , 0  Btu/jam.°F


  Σ   Q  Δ t = 1669 , 6  Btu/jam.°F


  Σ   Q  Δ t = 1669 , 6  Btu/jam.°F


  Weighted  Δ T =     Q  t o t a l  Σ   Q  Δ t


  Weighted  Δ T =   453 . 308 , 2  1669 , 6 = 271 , 5  °F


    U  C


    a  s


    a  s =   I   D  s × C ′ × B  144 ×   P  T


    a  s = 0 , 111    ft 2


    a  t


    a  t =     N  t × a  ′  t  144 × n


    a  t = 0 , 034    ft 2


    G  s


    G  s =     W  s    a  s


    G  s = 478 . 168 , 7    lb/hr.ft 2


    G  t


    G  t =     w  t    a  t


    G  t = 25 . 171 , 5    lb/hr.ft 2


  R   e  s


  R   e  s =     D  e ×   G  s    𝜇  s


  R   e  s = 683 . 098 , 1


  R   e  t


  R   e  t =   I D ×   G  t    𝜇  t


  R   e  t = 6 . 166 , 2


    j  H


    j  H s = 1000


    j  H t = 35


  P r


  P r =     C  p × 𝜇  k


  P   r  s = 0 , 71


  P   r  t = 2 , 12


  P   r  t = 2 , 12


   h  o


   h  i


  h =   j  H   k  D    (     C  p 𝜇  k )  1 / 3   𝜙  s


   h  o = 185 , 5    Btu/jam.ft 2 .°F


   h  i = 79 , 6    Btu/jam.ft 2 .°F


   h  i = 79 , 6    Btu/jam.ft 2 .°F


   h  i


   h  i o


   h  i o =  h  i ×   I D  O D


   h  i o = 61 , 9    Btu/jam.ft 2 .°F


    U  p


    U  p =    h  o ×  h  i o   h  o +  h  i o


    U  p = 46 , 4    Btu/jam.ft 2 .°F


    A  p


    A  p =     Q  p    U  p ×    ( Δ t )  p


    A  p = 6 , 7    ft 2


    U  v


    U  v = 23 , 2    Btu/jam.ft 2 .°F


    A  v


    A  v =     Q  v    U  v ×    ( Δ t )  v


    A  v = 58 , 6    ft 2


    A  c


    A  c =   A  p +   A  v


    A  c = 65 , 3    ft 2


    U  C


    U  C =     Q  t o t a l    A  c × Weighted  Δ T


    U  C = 25 , 57    Btu/jam.ft 2 .°F


    R  D


    R  D =     U  C −   U  D    U  C ×   U  D


    R  D =   25 , 57 − 11 , 51  25 , 57 × 11 , 51 = 0 , 0477    Jam.ft 2 .°F/Btu


    R  D


  Δ P


  f


    f  s = 0 , 001


    f  t = 0 , 0004


  Δ   P  s =   f ×   G  s 2 ×   D  s ×  ( N + 1 )  5 , 22 ×  10 10 ×   D  e × s ×   𝜙  s


  Δ   P  t =   f ×   G  t 2 × L × n  5 , 22 ×  10 10 × I D × s ×   𝜙  t


  Δ   P  s = 0 , 05  psi


  Δ   P  t = 0 , 005  psi


  f


    f  s = 0 , 001


    f  t = 0 , 0005


  Δ   P  s = 0 , 55  psi


  Δ   P  t = 0 , 035  psi


  Δ   P  t o t a l = Σ Δ P


  Δ   P  s h e l l = 0 , 60  psi


  Δ   P  t u b e = 0 , 04  psi


  Δ t


  W


    T 1


    T 2


  w


    t 1


    t 2


    Q  b e b a n


  Δ   t 2


  Δ   t 1


  L M T D =   Δ   t 1 − Δ   t 2   ln ⁡   (   Δ   t 1  Δ   t 2 ) =   296 , 9 − 36 , 0   ln ⁡   (   296 , 9  36 , 0 ) = 123 , 6    ∘ F


  R =     T 1 −   T 2    t 2 −   t 1 =   140 , 0 − 68 , 0  104 , 0 −  ( − 228 , 9 ) = 0 , 216


  R =     T 1 −   T 2    t 2 −   t 1 =   140 , 0 − 68 , 0  104 , 0 −  ( − 228 , 9 ) = 0 , 216


  S =     t 2 −   t 1    T 1 −   t 1 =   104 , 0 −  ( − 228 , 9 )  140 , 0 −  ( − 228 , 9 ) = 0 , 902


  S =     t 2 −   t 1    T 1 −   t 1 =   104 , 0 −  ( − 228 , 9 )  140 , 0 −  ( − 228 , 9 ) = 0 , 902


    F  t = 0 , 955


  Δ T = L M T D ×   F  t = 123 , 6 × 0 , 955 = 118 , 0    ∘ F


    U  D = 55    Btu/jam.ft 2  . ∘ F


  A =   Q    U  D × Δ T =   25 . 683 . 785 , 3  55 × 118 , 0 = 3 . 957 , 4    ft 2


  𝑰   𝑫  𝒔


  O D


  𝑩


  I D


  𝒏


  a  ′  t


    𝑷  𝑻


  a ′ ′


  𝑪 ′


    N  t


  n


    T  c


    t  c


    T  c =   140 , 0 + 68 , 0 2 = 104 , 0    ∘ F


    t  c =   − 228 , 9 + 104 , 0 2 = − 62 , 4    ∘ F


    t  c =   − 228 , 9 + 104 , 0 2 = − 62 , 4    ∘ F


    𝒂  𝒔


    a  t


    𝒂  𝒔 =   𝑰   𝑫  𝒔 × 𝑪 ′ × 𝑩  𝟏 𝟒 𝟒 ×   𝑷  𝑻 =   𝟔 𝟖 × 𝟎 , 𝟐 𝟓 × 𝟏 𝟒  𝟏 𝟒 𝟒 × 𝟏 , 𝟎 = 𝟏 , 𝟔 𝟓 𝟐    FT  𝟐


    a  t =     N  t × a  ′  t  144 × n =   3800 × 0 , 302  144 × 2 = 3 , 984    ft 2


    𝑮  𝒔


    G  t


    𝑮  𝒔 =   𝑾    𝒂  𝒔 =   𝟏 . 𝟓 𝟎 𝟓 . 𝟏 𝟒 𝟒 , 𝟒  𝟏 , 𝟔 𝟓 𝟐 = 𝟗 𝟏 𝟏 . 𝟏 𝟎 𝟒 , 𝟑    LB/JAM.FT  𝟐


    G  t =   w    a  t =   67 . 723 , 8  3 , 984 = 16 . 998 , 9    lb/jam.ft 2


  𝑹   𝒆  𝒔


  R   e  t


  𝝁


  𝜇


    𝑫  𝒆 = 𝟎 , 𝟎 𝟔 𝟎 𝟖  FT


  D =   0 , 62 12 = 0 , 0516  ft


  𝑹   𝒆  𝒔 =     𝑫  𝒆 ×   𝑮  𝒔  𝝁 = 𝟏 . 𝟐 𝟑 𝟏 . 𝟎 𝟎 𝟎


  R   e  t =   D ×   G  t  𝜇 = 25 . 061


    𝒋  𝑯


    j  H


  𝑷 𝒓


  P r


  𝑪 𝒑 = 𝟎 , 𝟐 𝟒 𝟖    BTU/(LB. ∘ F)


  𝒌 = 𝟎 , 𝟎 𝟏 𝟔


  C p = 0 , 219    Btu/(lb. ∘ F)


  k = 0 , 013


  𝑷 𝒓 =   𝑪 𝒑 × 𝝁  𝒌 = 𝟎 , 𝟔 𝟗 𝟕


  P r =   C p × 𝜇  k = 0 , 589


    𝒉  𝒐


   h  i


   h  i o


    𝒉  𝒐 =   𝒋  𝑯   𝒌    𝑫  𝒆    ( 𝑷   𝒓  𝒔 )  𝟏 / 𝟑 = 𝟒 𝟐 , 𝟎    BTU/JAM.FT  𝟐  . ∘ F


   h  i = 42 , 2    Btu/jam.ft 2  . ∘ F →  h  i o = 42 , 2 ×   0 , 62  0 , 75 = 34 , 88    Btu/jam.ft 2  . ∘ F


  U C =    h  i o ×  h  o   h  i o +  h  o =   34 , 88 × 42 , 0  34 , 88 + 42 , 0 = 19 , 05    Btu/jam.ft 2  . ∘ F


    A  a k t u a l


    A  a k t u a l =   N  t × L × a ′ ′ = 3800 × 16 × 0 , 1963 = 11 . 935 , 0    ft 2


  U D =   Q    A  a k t u a l × Δ T =   25 . 683 . 785 , 3  11 . 935 , 0 × 118 , 0 = 18 , 24    Btu/jam.ft 2  . ∘ F


  R d =   U C − U D  U C × U D =   19 , 05 − 18 , 24  19 , 05 × 18 , 24 = 0 , 0023    Jam.ft 2  . ∘ F/Btu


  𝑹   𝒆  𝒔 = 𝟏 . 𝟐 𝟑 𝟏 . 𝟎 𝟎 𝟎 →   𝒇  𝒔 = 𝟎 , 𝟎 𝟎 𝟏 𝟐


  R   e  t = 25 . 061 →   f  t = 0 , 00021


  𝒔 ≈ 𝟎 , 𝟎 𝟎 𝟏 𝟓


  𝑵 + 𝟏 = 𝟏 𝟐 ×   𝟏 𝟔  𝟏 𝟒 = 𝟏 𝟑


  s ≈ 0 , 0030


  𝚫   𝑷  𝒔 =     𝒇  𝒔   𝑮  𝒔  𝟐 𝑰   𝑫  𝒔  ( 𝑵 + 𝟏 )  𝟓 , 𝟐 𝟐 ×   𝟏 𝟎  𝟏 𝟎   𝑫  𝒆 𝒔 = 𝟏 , 𝟓 𝟏  PSI


  Δ   P  t =     f  t   G  t 2 L n  5 , 22 ×  10 10 D s = 0 , 18  psi


  Δ   P  r ≈ 0 , 02  psi → Total  Δ   P  T = 0 , 20  psi


    𝑹  𝒅


  Δ t


  W = 860 . 231 , 5  lb/jam


    T 1 = 140 , 0    ∘ F


    T 2 = 68 , 0    ∘ F


  w = 51 . 839 , 5  lb/jam


    t 1 = − 36 , 1    ∘ F


    t 2 = 104 , 0    ∘ F


  Q = 14 . 679 . 000 , 0  Btu/jam


  Δ   t 2


  Δ   t 1


  𝑳 𝑴 𝑻 𝑫 =   𝟏 𝟎 𝟒 , 𝟏 − 𝟑 𝟔 , 𝟎    𝐥 𝐧 ⁡   ( 𝟏 𝟎 𝟒 , 𝟏 / 𝟑 𝟔 , 𝟎 ) = 𝟔 𝟒 , 𝟏 𝟓    ∘ F


  𝑹 = 𝟎 , 𝟓 𝟏 𝟒 , 𝑺 = 𝟎 , 𝟕 𝟗 𝟓 →   𝑭  𝒕 = 𝟎 , 𝟗 𝟓 𝟓


  𝚫 𝑻 = 𝟔 𝟒 , 𝟏 𝟓 × 𝟎 , 𝟗 𝟓 𝟓 = 𝟔 𝟏 , 𝟐 𝟔    ∘ F


  U D = 50    Btu/jam.ft 2  . ∘ F


  A =   14 . 679 . 000 , 0  50 × 61 , 26 = 4 . 792 , 4    ft 2 → Shell and Tube .


  𝑰   𝑫  𝒔


  O D


  𝑩


  I D


  𝒏


  a  ′  t


    𝑷  𝑻


    N  t


  n


    T  c


    t  c


    T  c = 104 , 0    ∘ F


    t  c = 33 , 9    ∘ F


    𝒂  𝒔 =   𝟕 𝟒 × 𝟎 , 𝟐 𝟓 × 𝟏 𝟓  𝟏 𝟒 𝟒 × 𝟏 , 𝟎 = 𝟏 , 𝟗 𝟐 𝟕    FT  𝟐


    a  t =   4400 × 0 , 302  144 × 2 = 4 , 614    ft 2


    𝑮  𝒔 =   𝟖 𝟔 𝟎 . 𝟐 𝟑 𝟏 , 𝟓  𝟏 , 𝟗 𝟐 𝟕 = 𝟒 𝟒 𝟔 . 𝟒 𝟎 𝟗    LB/JAM.FT  𝟐


    G  t =   51 . 839 , 5  4 , 614 = 11 . 235    lb/jam.ft 2


  𝑹   𝒆  𝒔 = 𝟔 𝟎 𝟑 . 𝟐 𝟓 𝟎


  R   e  t = 23 . 189


    𝒋  𝑯 = 𝟏 𝟖 𝟎


  𝑷 𝒓 = 𝟎 , 𝟔 𝟗 𝟕


    j  H = 200


  P r = 0 , 818


    𝒉  𝒐 = 𝟒 𝟐 , 𝟎    BTU/JAM.FT  𝟐  . ∘ F


   h  i = 39 , 8 →  h  i o = 32 , 9    Btu/jam.ft 2  . ∘ F


  U C =   32 , 9 × 42 , 0  32 , 9 + 42 , 0 = 18 , 44    Btu/jam.ft 2  . ∘ F


    A  a k t u a l


    A  a k t u a l = 4400 × 16 × 0 , 1963 = 13 . 819 , 5    ft 2


  U D =   14 . 679 . 000 , 0  13 . 819 , 5 × 61 , 26 = 17 , 34    Btu/jam.ft 2  . ∘ F


  R d =   18 , 44 − 17 , 34  18 , 44 × 17 , 34 = 0 , 0034    Jam.ft 2  . ∘ F/Btu


    𝒇  𝒔 ≈ 𝟎 , 𝟎 𝟎 𝟏 𝟐


  𝒔 ≈ 𝟎 , 𝟎 𝟎 𝟏 𝟓


    f  t ≈ 0 , 00021


  s ≈ 0 , 0028


  𝚫   𝑷  𝒔 = 𝟏 , 𝟐 𝟖  PSI


  Δ   P  t = 0 , 11  psi → Δ   P  T = 0 , 14  psi


    𝑹  𝒅


  Δ t


  W = 213 . 800 , 5  lb/jam


    T 1 = 488 , 6    ∘ F


    T 2 = 383 , 8    ∘ F


  w = 119 . 563 , 2  lb/jam


    t 1 = 104 , 0    ∘ F


    t 2 = 468 , 0    ∘ F


  Q = 14 . 200 . 263 , 8  Btu/jam


  Δ   t 2


  Δ   t 1


  𝑳 𝑴 𝑻 𝑫 = 𝟗 𝟗 , 𝟒    ∘ F   ;     𝑭  𝒕 = 𝟎 , 𝟗 𝟓 𝟓 → 𝚫 𝑻 = 𝟗 𝟒 , 𝟗    ∘ F


  U D = 55    Btu/jam.ft 2  . ∘ F


  A = 2 . 720 , 6    ft 2 → Shell and Tube


  𝑰   𝑫  𝒔


  O D


  𝑩


  I D


  𝒏


    N  t


  n


    T  c


    t  c


    T  c = 436 , 2    ∘ F


    t  c = 286 , 0    ∘ F


    𝒂  𝒔 =   𝟓 𝟎 × 𝟎 , 𝟐 𝟓 × 𝟏 𝟎  𝟏 𝟒 𝟒 × 𝟏 , 𝟎 = 𝟎 , 𝟖 𝟔 𝟖    FT  𝟐


    a  t =   2000 × 0 , 302  144 × 2 = 2 , 097    ft 2


    𝑮  𝒔 =   𝟐 𝟏 𝟑 . 𝟖 𝟎 𝟎 , 𝟓  𝟎 , 𝟖 𝟔 𝟖 = 𝟐 𝟒 𝟔 . 𝟑 𝟏 𝟑    LB/JAM.FT  𝟐


    G  t =   119 . 563 , 2  2 , 097 = 57 . 016    lb/jam.ft 2


  𝑹   𝒆  𝒔 = 𝟑 𝟓 𝟔 . 𝟓 𝟎 𝟎


  R   e  t = 77 . 400


    𝒋  𝑯 = 𝟏 𝟏 𝟎


  𝑷 𝒓 = 𝟎 , 𝟕 𝟖


    j  H = 250


  P r = 0 , 81


    𝒉  𝒐 = 𝟑 𝟔 , 𝟔    BTU/JAM.FT  𝟐  . ∘ F


   h  i = 90 , 3 →  h  i o = 74 , 6    Btu/jam.ft 2  . ∘ F


  U C =   74 , 6 × 36 , 6  74 , 6 + 36 , 6 = 24 , 55    Btu/jam.ft 2  . ∘ F


    A  a k t u a l


    A  a k t u a l = 2000 × 16 × 0 , 1963 = 6 . 281 , 6    ft 2


  U D =   14 . 200 . 263 , 8  6 . 281 , 6 × 94 , 9 = 23 , 82    Btu/jam.ft 2  . ∘ F


  R d =   24 , 55 − 23 , 82  24 , 55 × 23 , 82 = 0 , 0012    Jam.ft 2  . ∘ F/Btu


  𝚫   𝑷  𝒔 = 𝟎 , 𝟓 𝟓  PSI


  Δ   P  T = 0 , 38  psi


    𝑹  𝒅


  Δ t


  W = 13 . 575 , 7  lb/jam


    T 1 = 140 , 0    ∘ F


    T 2 = 68 , 0    ∘ F


  w = 856 , 0  lb/jam


    t 1 = − 171 , 5    ∘ F


    t 2 = 104 , 0    ∘ F


  Q = 231 . 656 , 2  Btu/jam


  Δ   t 2


  Δ   t 1


  𝑳 𝑴 𝑻 𝑫 = 𝟏 𝟎 𝟕 , 𝟑    ∘ F   ;     𝑭  𝒕 = 𝟎 , 𝟗 𝟓 𝟓 → 𝚫 𝑻 = 𝟏 𝟎 𝟐 , 𝟓    ∘ F


  U D = 55    Btu/jam.ft 2  . ∘ F


  A = 41 , 10    ft 2 → Shell and Tube


  𝑰   𝑫  𝒔


  O D


  𝑩


  I D


  𝒏


    N  t


  n


    T  c


    t  c


    T  c = 104 , 0    ∘ F


    t  c = − 33 , 75    ∘ F


    𝒂  𝒔 =   𝟏 𝟎 × 𝟎 , 𝟐 𝟓 × 𝟑  𝟏 𝟒 𝟒 × 𝟏 , 𝟎 = 𝟎 , 𝟎 𝟓 𝟐    FT  𝟐


    a  t =   50 × 0 , 302  144 × 2 = 0 , 0524    ft 2


    𝑮  𝒔 =   𝟏 𝟑 . 𝟓 𝟕 𝟓 , 𝟕  𝟎 , 𝟎 𝟓 𝟐 = 𝟐 𝟔 𝟏 . 𝟎 𝟕 𝟏    LB/JAM.FT  𝟐


    G  t =   856 , 0  0 , 0524 = 16 . 335    lb/jam.ft 2


  𝑹   𝒆  𝒔 →   𝒋  𝑯 = 𝟏 𝟏 𝟎


  R   e  t →   j  H = 150


    𝒉  𝒐 = 𝟐 𝟓 , 𝟔    BTU/JAM.FT  𝟐  . ∘ F


   h  i = 46 , 6 →  h  i o = 38 , 5    Btu/jam.ft 2  . ∘ F


  U C =   38 , 5 × 25 , 6  38 , 5 + 25 , 6 = 15 , 38    Btu/jam.ft 2  . ∘ F


    A  a k t u a l


    A  a k t u a l = 50 × 16 × 0 , 1963 = 157 , 04    ft 2


  U D =   231 . 656 , 2  157 , 04 × 102 , 5 = 14 , 39    Btu/jam.ft 2  . ∘ F


  R d =   15 , 38 − 14 , 39  15 , 38 × 14 , 39 = 0 , 0044    Jam.ft 2  . ∘ F/Btu


  𝚫   𝑷  𝒔 = 𝟎 , 𝟒 𝟓  PSI


  Δ   P  T = 0 , 09  psi


    𝑹  𝒅


  Δ t


  W = 213 . 802 , 6  lb/jam


    T 1 = 383 , 8    ∘ F


    T 2 = 103 , 7    ∘ F


  w = 1 . 183 . 637 , 4  lb/jam


    t 1 = 86 , 0    ∘ F


    t 2 = 113 , 0    ∘ F


  Q = 31 . 906 . 338 , 0  Btu/jam


  Δ   t 2


  Δ   t 1


  𝑳 𝑴 𝑻 𝑫 = 𝟗 𝟐 , 𝟖    ∘ F   ;     𝑭  𝒕 = 𝟎 , 𝟗 𝟓 𝟓 → 𝚫 𝑻 = 𝟖 𝟖 , 𝟕    ∘ F


  U D = 60    Btu/jam.ft 2  . ∘ F


  A = 5 . 995 , 1    ft 2 → Shell and Tube


  𝑰   𝑫  𝒔


  O D


  𝑩


  I D


  𝒏


    N  t


  n


    T  c


    t  c


    T  c = 243 , 75    ∘ F


    t  c = 99 , 5    ∘ F


    𝒂  𝒔 =   𝟔 𝟑 × 𝟎 , 𝟐 𝟓 × 𝟏 𝟑  𝟏 𝟒 𝟒 × 𝟏 , 𝟎 = 𝟏 , 𝟒 𝟐    FT  𝟐


    a  t =   3200 × 0 , 302  144 × 4 = 1 , 677    ft 2


    𝑮  𝒔 =   𝟐 𝟏 𝟑 . 𝟖 𝟎 𝟐 , 𝟔  𝟏 , 𝟒 𝟐 = 𝟏 𝟓 𝟎 . 𝟓 𝟔 𝟓    LB/JAM.FT  𝟐


    G  t =   1 . 183 . 637 , 4  1 , 677 = 705 . 806    lb/jam.ft 2


    𝒉  𝒐 = 𝟒 𝟏 , 𝟑    BTU/JAM.FT  𝟐  . ∘ F


    V  t = 3 , 16  fps →  h  i ≈ 850 →  h  i o = 702 , 6    Btu/jam.ft 2  . ∘ F


  U C =   702 , 6 × 41 , 3  702 , 6 + 41 , 3 = 39 , 00    Btu/jam.ft 2  . ∘ F


    A  a k t u a l


    A  a k t u a l = 3200 × 16 × 0 , 1963 = 10 . 050 , 6    ft 2


  U D =   31 . 906 . 338 , 0  10 . 050 , 6 × 88 , 7 = 35 , 79    Btu/jam.ft 2  . ∘ F


  R d =   39 , 00 − 35 , 79  39 , 00 × 35 , 79 = 0 , 0023    Jam.ft 2  . ∘ F/Btu


  𝚫   𝑷  𝒔 = 𝟎 , 𝟐 𝟐  PSI


  Δ   P  T = 1 , 16  psi


    𝑹  𝒅


  Δ t


  W = 4 . 201 , 8  lb/jam


    T 1 = 482 , 0    ∘ F


    T 2 = 318 , 74    ∘ F


  w = 44 . 767 , 9  lb/jam


    t 1 = 257 , 27    ∘ F


    t 2 = 462 , 29    ∘ F


  Q = 4 . 126 . 985 , 5  Btu/jam


  Δ   t 2


  Δ   t 1


  𝑳 𝑴 𝑻 𝑫 = 𝟑 𝟔 , 𝟔 𝟖    ∘ F   ;     𝑭  𝒕 = 𝟎 , 𝟖 𝟓 → 𝚫 𝑻 = 𝟑 𝟏 , 𝟏 𝟖    ∘ F


  U D = 45    Btu/jam.ft 2  . ∘ F


  A = 2 . 941 , 3    ft 2 → Shell and Tube


  𝑰   𝑫  𝒔


  O D


  𝑩


  I D


  𝒏


    N  t


  n


    T  c


    t  c


    T  c = 400 , 37    ∘ F


    t  c = 359 , 78    ∘ F


    𝒉  𝒐 = 𝟏 𝟓 𝟎 𝟎    BTU/JAM.FT  𝟐  . ∘ F


    a  t =   950 × 0 , 302  144 × 2 = 0 , 996    ft 2


    G  t =   44 . 767 , 9  0 , 996 = 44 . 947 , 7    lb/jam.ft 2


  R   e  t = 66 . 265 →   j  H = 175


   h  i = 61 , 2 →  h  i o = 50 , 6    Btu/jam.ft 2  . ∘ F


  U C =   50 , 6 × 1500  50 , 6 + 1500 = 48 , 95    Btu/jam.ft 2  . ∘ F


    A  a k t u a l


    A  a k t u a l = 950 × 16 × 0 , 1963 = 2 . 983 , 7    ft 2


  U D =   4 . 126 . 985 , 5  2 . 983 , 7 × 31 , 18 = 44 , 36    Btu/jam.ft 2  . ∘ F


  R d =   48 , 95 − 44 , 36  48 , 95 × 44 , 36 = 0 , 0021    Jam.ft 2  . ∘ F/Btu


  𝚫   𝑷  𝒔 = 𝟎 , 𝟓 𝟎  PSI


  Δ   P  T = 0 , 48  psi


    𝑹  𝒅


  Δ t


    T 1 = 355 , 7    ∘ F


    T 2 = 229 , 7    ∘ F


  w = 1 . 244 . 963 , 2  lb/jam


    t 1 = 86 , 0    ∘ F


    t 2 = 113 , 0    ∘ F


  Q = 33 . 559 . 448 , 0  Btu/jam


  Δ   t 2


  Δ   t 1


  𝑳 𝑴 𝑻 𝑫 = 𝟏 𝟖 𝟖 , 𝟗    ∘ F   ;     𝑭  𝒕 = 𝟎 , 𝟗 𝟓 𝟓 → 𝚫 𝑻 = 𝟏 𝟖 𝟎 , 𝟒    ∘ F


  U D = 85    Btu/jam.ft 2  . ∘ F


  A = 2 . 188 , 6    ft 2 → Shell and Tube


  𝑰   𝑫  𝒔


  O D


  𝑩


  I D


  𝒏


    N  t


  n


    T  c


    t  c


    T  c = 292 , 7    ∘ F


    t  c = 99 , 5    ∘ F


    𝒂  𝒔 =   𝟑 𝟑 × 𝟎 , 𝟐 𝟓 × 𝟖  𝟏 𝟒 𝟒 × 𝟏 , 𝟎 = 𝟎 , 𝟒 𝟓 𝟖    FT  𝟐


    a  t =   850 × 0 , 302  144 × 4 = 0 , 445    ft 2


    𝑮  𝒔 =   𝟔 𝟓 𝟐 . 𝟎 𝟎 𝟎  𝟎 , 𝟒 𝟓 𝟖 = 𝟏 . 𝟒 𝟐 𝟑 . 𝟓 𝟖 𝟎 , 𝟖    LB/JAM.FT  𝟐


    G  t =   1 . 244 . 963 , 2  0 , 445 = 2 . 797 . 670 , 1    lb/jam.ft 2


  𝑹   𝒆  𝒔 = 𝟏 𝟖 𝟎 . 𝟑 𝟐 𝟎 →   𝒋  𝑯 = 𝟏 𝟓 𝟎


    V  t = 12 , 5  fps


    𝒉  𝒐 = 𝟗 𝟓 𝟖 , 𝟓    BTU/JAM.FT  𝟐  . ∘ F


   h  i = 1350 →  h  i o = 1 . 116    Btu/jam.ft 2  . ∘ F


  U C =   1 . 116 × 958 , 5  1 . 116 + 958 , 5 = 515 , 60    Btu/jam.ft 2  . ∘ F


    A  a k t u a l


    A  a k t u a l = 850 × 16 × 0 , 1963 = 2 . 669 , 6    ft 2


  U D =   33 . 559 . 448 , 0  2 . 669 , 6 × 180 , 4 = 69 , 68    Btu/jam.ft 2  . ∘ F


  R d =   515 , 60 − 69 , 68  515 , 60 × 69 , 68 = 0 , 0124    Jam.ft 2  . ∘ F/Btu


  𝚫   𝑷  𝒔 = 𝟓 , 𝟔 𝟎  PSI


  Δ   P  T = 6 , 00  psi


    𝑹  𝒅


  Δ t


  W = 28 . 492 , 5  lb/jam


    T 1 = 482 , 0    ∘ F


    T 2 = 318 , 7    ∘ F


  w = 387 . 738 , 9  lb/jam


    t 1 = 253 , 7    ∘ F


    t 2 = 355 , 7    ∘ F


  Q = 27 . 985 . 392 , 9  Btu/jam


  Δ   t 2


  Δ   t 1


  𝑳 𝑴 𝑻 𝑫 = 𝟗 𝟐 , 𝟑    ∘ F   ;     𝑭  𝒕 = 𝟎 , 𝟖 𝟓 → 𝚫 𝑻 = 𝟕 𝟖 , 𝟓    ∘ F


  U D = 100    Btu/jam.ft 2  . ∘ F


  A = 3 . 565 , 0    ft 2 → Shell and Tube


  𝑰   𝑫  𝒔


  O D


  𝑩


  I D


  𝒏


    N  t


  n


    T  c


    t  c


    T  c = 318 , 7    ∘ F


    t  c = 304 , 7    ∘ F


    𝒉  𝒐 = 𝟏 𝟓 𝟎 𝟎    BTU/JAM.FT  𝟐  . ∘ F


    a  t =   1200 × 0 , 302  144 × 2 = 1 , 258    ft 2


    G  t =   387 . 738 , 9  1 , 258 = 308 . 218 , 5    lb/jam.ft 2


  R   e  t = 36 . 986 →   j  H = 120


   h  i = 936 , 0 →  h  i o = 773 , 8    Btu/jam.ft 2  . ∘ F


  U C =   773 , 8 × 1500  773 , 8 + 1500 = 510 , 40    Btu/jam.ft 2  . ∘ F


    A  a k t u a l


    A  a k t u a l = 1200 × 16 × 0 , 1963 = 3 . 769 , 0    ft 2


  U D =   27 . 985 . 392 , 9  3 . 769 , 0 × 78 , 5 = 94 , 59    Btu/jam.ft 2  . ∘ F


  R d =   510 , 40 − 94 , 59  510 , 40 × 94 , 59 = 0 , 0086    Jam.ft 2  . ∘ F/Btu


  𝚫   𝑷  𝒔 = 𝟎 , 𝟒 𝟎  PSI


  Δ   P  T = 0 , 40  psi


    𝑹  𝒅


  Δ t


  W = 10 . 295 , 4  lb/jam


    T 1 = 482 , 0    ∘ F


    T 2 = 318 , 74    ∘ F


  w = 103 . 399 , 5  lb/jam


    t 1 = 85 , 73    ∘ F


    t 2 = 229 , 73    ∘ F


  Q = 10 . 112 . 133 , 5  Btu/jam


  Δ   t 2


  Δ   t 1


  𝑳 𝑴 𝑻 𝑫 =   𝟐 𝟓 𝟐 , 𝟐 𝟕 − 𝟐 𝟑 𝟑 , 𝟎 𝟏    𝐥 𝐧 ⁡   ( 𝟐 𝟓 𝟐 , 𝟐 𝟕 / 𝟐 𝟑 𝟑 , 𝟎 𝟏 ) = 𝟐 𝟒 𝟐 , 𝟓    ∘ F


  𝑹 = 𝟏 , 𝟏 𝟑 𝟒   ;   𝑺 = 𝟎 , 𝟑 𝟔 𝟑 →   𝑭  𝒕 = 𝟎 , 𝟗 𝟎


  𝚫 𝑻 = 𝟐 𝟒 𝟐 , 𝟓 × 𝟎 , 𝟗 𝟎 = 𝟐 𝟏 𝟖 , 𝟐 𝟓    ∘ F


  U D = 35    Btu/jam.ft 2  . ∘ F


  A = 1 . 323 , 7    ft 2 → Shell and Tube


  𝑰   𝑫  𝒔


  O D


  𝑩


  I D


  𝒏


    N  t


  n


    T  c


    t  c


    T  c = 400 , 37    ∘ F


    t  c = 157 , 73    ∘ F


    𝒉  𝒐 = 𝟏 𝟓 𝟎 𝟎    BTU/JAM.FT  𝟐  . ∘ F


    a  t =   450 × 0 , 302  144 × 2 = 0 , 472    ft 2


    G  t =   103 . 399 , 5  0 , 472 = 219 . 066 , 7    lb/jam.ft 2


  R   e  t = 282 . 596 →   j  H = 350


   h  i = 117 , 4 →  h  i o = 97 , 0    Btu/jam.ft 2  . ∘ F


  U C =   97 , 0 × 1500  97 , 0 + 1500 = 91 , 10    Btu/jam.ft 2  . ∘ F


    A  a k t u a l


    A  a k t u a l = 450 × 16 × 0 , 1963 = 1 . 413 , 36    ft 2


  U D =   10 . 112 . 133 , 5  1 . 413 , 36 × 218 , 25 = 32 , 78    Btu/jam.ft 2  . ∘ F


  R d =   91 , 10 − 32 , 78  91 , 10 × 32 , 78 = 0 , 0195    Jam.ft 2  . ∘ F/Btu


  𝚫   𝑷  𝒔 = 𝟎 , 𝟓 𝟎  PSI


  Δ   P  T = 0 , 74  psi


    𝑹  𝒅


  R c =     P 2    P 1


  R c =  16 14 = 1 , 14


  R c =  16 14 = 1 , 14


  1 , 14 < 4


  V = 2 . 565 . 542 . 834    cm 3 /jam = 0 , 71    m 3 /det


  Y =   C p  C p − 8 , 314 = 1 , 27


  M =   Y − 1  Y × E P = 0 , 29


  n =  1  1 − M = 1 , 41


  n =  1  1 − M = 1 , 41


  T o u t = T i n ×    (     P 2    P 1 )  M = 383 ×    (  16 14 )  0 , 29 = 398 , 3  K = 125 , 3  °C


  T o u t = T i n ×    (     P 2    P 1 )  M = 383 ×    (  16 14 )  0 , 29 = 398 , 3  K = 125 , 3  °C


  P r =   P  P c =  14  44 , 85 = 0 , 312


  T r =   T  T c =  383  186 , 16 = 2 , 057


  T r =   T  T c =  383  186 , 16 = 2 , 057


    B 0 = 0 , 083 −   0 , 422  T   r  1 , 6 = − 0 , 050


    B 0 = 0 , 083 −   0 , 422  T   r  1 , 6 = − 0 , 050


    B 1 = 0 , 139 −   0 , 172  T   r  4 , 2 = 0 , 131


    B 1 = 0 , 139 −   0 , 172  T   r  4 , 2 = 0 , 131


    B P c  R T c =   P r  T r ×  (   B 0 + 𝜔   B 1 ) = − 0 , 007


    B P c  R T c =   P r  T r ×  (   B 0 + 𝜔   B 1 ) = − 0 , 007


  Z 1 = 1 +   B P c  R T c = 0 , 993


  Z 1 = 1 +   B P c  R T c = 0 , 993


  T r =     T 2  T c =   398 , 3  186 , 16 = 2 , 140


  P r =     P 2  P c =  16  44 , 85 = 0 , 357


  P r =     P 2  P c =  16  44 , 85 = 0 , 357


    B 0 = 0 , 083 −   0 , 422  T   r  1 , 6 = − 0 , 042


    B 1 = 0 , 139 −   0 , 172  T   r  4 , 2 = 0 , 132


    B 1 = 0 , 139 −   0 , 172  T   r  4 , 2 = 0 , 132


    B P c  R T c =   P r  T r ×  (   B 0 + 𝜔   B 1 ) = − 0 , 0065


    B P c  R T c =   P r  T r ×  (   B 0 + 𝜔   B 1 ) = − 0 , 0065


  Z 2 = 1 +   B P c  R T c = 0 , 994


  Z 2 = 1 +   B P c  R T c = 0 , 994


    Z  a v g =   Z 1 + Z 2 2 = 0 , 9935 ≈ 0 , 99


    Z  a v g =   Z 1 + Z 2 2 = 0 , 9935 ≈ 0 , 99


  W =     Z  a v g ⋅ R ⋅   T 1  M  [    (     P 2    P 1 )  M − 1 ]


  W =   0 , 9935 ⋅ 8 , 314 ⋅ 383  0 , 29  [    (  16 14 )  0 , 29 − 1 ] = 429 , 4  kJ/kmol


  W =   0 , 9935 ⋅ 8 , 314 ⋅ 383  0 , 29  [    (  16 14 )  0 , 29 − 1 ] = 429 , 4  kJ/kmol


    W  a k t u a l =   W  E P


    W  a k t u a l =   429 , 4  0 , 74 = 580 , 3  kJ/kmol


    W  a k t u a l =   429 , 4  0 , 74 = 580 , 3  kJ/kmol


  Tenaga kompresor =     W  a k t u a l × Molar flow 3600


  Tenaga kompresor =   580 , 3 × 1152 , 75 3600


  Tenaga kompresor =   580 , 3 × 1152 , 75 3600


  Tenaga kompresor = 185 , 8  kW = 249 , 2  Hp


  Tenaga kompresor = 185 , 8  kW = 249 , 2  Hp


  P = 5


    x  F


    x  D


    x  W


  y = x = 0 , 453


  q /  ( q − 1 ) = 22 , 7


  y = x = 0 , 999


    x  D /  ( R + 1 ) = 0 , 394


    N  i d e a l


    E  o


    𝛼  D = 30 , 98   ;     𝛼  B = 9 , 14 ⟹   𝛼  a v g =    (   𝛼  D ×   𝛼  B )  0 , 5 = 16 , 83


    𝛼  a v g ⋅   𝜇  a v g = 16 , 83 × 0 , 468 = 7 , 88


    𝛼  a v g ⋅   𝜇  a v g = 16 , 83 × 0 , 468 = 7 , 88


    E  o


    N  a k t u a l =     N  i d e a l    E  o =  20  0 , 35 = 𝟓 𝟕  buah


  𝑷 = 𝟒


  𝑻 = 𝟑 𝟐 𝟒 , 𝟑


    𝜌  L = 870    kg/m 3


    𝜌  V = 6 , 62    kg/m 3


    L  w = 63 . 563 , 5  kg/jam


    V  w = 105 . 169 , 0  kg/jam


    F  L V


    F  L V =     L  w    V  w    (     𝜌  V    𝜌  L )  0 , 5 = 0 , 052 ⟹ Diambil batas minimal  0 , 1


  𝜎


  24 , 03  dyne/cm


    V  f


    C  f = 0 , 094  m/s ⟹   V  f ′  ( 80 % ) = 0 , 85  m/s


    A  t


  D


    A  t =     Q  v /   V  f ′  1 − 0 , 08808 = 5 , 69    m 2 ⟹ D =    4 ⋅   A  t  𝜋 = 𝟐 , 𝟔 𝟗  m (8,8 ft)


  𝑷 = 𝟒 , 𝟓


  𝑻 = 𝟒 𝟎 𝟒 , 𝟓


    𝜌  L = 929    kg/m 3


    𝜌  V = 3 , 97    kg/m 3


  L  ′  w = 77 . 344 , 6  kg/jam


  V  ′  w = 49 . 936 , 9  kg/jam


    F  L V


    F  L V =   L  ′  w  V  ′  w    (     𝜌  V    𝜌  L )  0 , 5 = 0 , 11


  𝜎


  47 , 70  dyne/cm


    V  f


    C  f = 0 , 105  m/s ⟹   V  f ′  ( 80 % ) = 1 , 28  m/s


    A  t


  D


    A  t =     Q  v /   V  f ′  1 − 0 , 08808 = 3 , 47    m 2 ⟹ D =    4 ⋅   A  t  𝜋 = 𝟐 , 𝟏 𝟎  m (6,9 ft)


  f


  E


  C


    t  s =   P ⋅ r  f ⋅ E − 0 , 6 ⋅ P + C


  H


  H =   H  h e a d , a t a s +   H  h e a d , b a w a h +  (   N  a k t u a l × Tray Spacing )


  H = 0 , 52  m + 0 , 42  m +  ( 57 × 0 , 61  m ) = 𝟑 𝟓 , 𝟕  m


  H = 0 , 52  m + 0 , 42  m +  ( 57 × 0 , 61  m ) = 𝟑 𝟓 , 𝟕  m


    𝑻  𝒊 𝒏


    𝑻  𝒐 𝒖 𝒕


  𝑸


  Δ T


    U  D


    A  r e q


    A  r e q =   Q    U  D × Δ T =   55 . 273 . 639  115 × 29 , 4 = 𝟏 𝟔 . 𝟑 𝟒 𝟖    ft  𝟐


    N  t = 𝟒 . 𝟏 𝟖 𝟎  Tube


    A  a c t


    U  D , a k t u a l


    D  s


    U  C


    R  d


    R  d =     U  C −   U  D , a k t u a l    U  C ×   U  D , a k t u a l =   180 , 0 − 114 , 5  180 , 0 × 114 , 5 = 𝟎 , 𝟎 𝟎 𝟑 𝟏    jam.ft  𝟐 .   F/Btu  ​ ∘


  Δ P


  ⟹


  Δ P


  ⟹


    𝑻  𝒊 𝒏


    𝑻  𝒐 𝒖 𝒕


  𝑸


  L M T D =   187 , 0 − 50 , 0   ln ⁡   ( 187 , 0 / 50 , 0 ) = 103 ,  8 ∘ F


  Δ t


    F  t = 0 , 9 ⟹ Δ t = 103 , 8 × 0 , 9 = 𝟗 𝟑 ,   𝟒 ∘ F


    U  D


    A  r e q


    A  r e q =   Q    U  D × Δ t =   65 . 813 . 873  140 × 93 , 4 = 𝟓 . 𝟎 𝟑 𝟑 , 𝟏    ft  𝟐


    N  t = 𝟏 . 𝟑 𝟎 𝟎  Tube


    A  a c t


    U  D , a k t u a l


    U  C


    R  d


    R  d =     U  C −   U  D , a k t u a l    U  C ×   U  D , a k t u a l =   250 , 0 − 138 , 0  250 , 0 × 138 , 0 = 𝟎 , 𝟎 𝟎 𝟑 𝟐    jam.ft  𝟐 .   F/Btu  ​ ∘


  Δ P


  ⟹


  Δ P


  ⟹


  f


  E


  C


  V


  V


  W


    𝜌  L


    Q  v


    Q  v =   W    𝜌  L =   105 . 185 , 76  kg/jam  870    kg/m 3 = 120 , 90    m 3 / jam = 2 , 015    m 3 / menit


  𝜏


  𝜏


    V  L


    Q  v × 𝜏 = 2 , 015    m 3 / menit × 10  menit = 20 , 15    m 3


    V  t o t a l


      V  L  0 , 5 =   20 , 15  0 , 5 = 40 , 30    m 3


  L / D


  L = 3 D


    V  t o t a l =   𝜋 4 ⋅   D 2 ⋅ L =   𝜋 4 ⋅   D 2 ⋅  ( 3 D ) =   3 𝜋 4 ⋅   D 3


  40 , 30 = 2 , 356 ⋅   D 3


  40 , 30 = 2 , 356 ⋅   D 3


    D 3 = 17 , 10    m 3


    D 3 = 17 , 10    m 3


  D = 2 , 576  m = 8 , 45  ft


  D = 2 , 576  m = 8 , 45  ft


  D


  L


  3 × 8 , 5  ft


    V  a c t


    3 , 1416 4 ×    ( 2 , 59 ) 2 × 7 , 77 = 40 , 94    m 3


    P  o p


    P  d


    P  d = 1 , 2 × 58 , 8  psi = 70 , 56  psi


  r


  D / 2 = 102  inch / 2 = 51  inch


    t  s =     P  d ⋅ r  f ⋅ E − 0 , 6 ⋅   P  d + C


    t  s =   70 , 56 ⋅ 51   ( 25 . 500 ⋅ 0 , 85 ) −  ( 0 , 6 ⋅ 70 , 56 ) + 0 , 125


    t  s =   70 , 56 ⋅ 51   ( 25 . 500 ⋅ 0 , 85 ) −  ( 0 , 6 ⋅ 70 , 56 ) + 0 , 125


    t  s =   3598 , 56  21675 − 42 , 33 + 0 , 125


    t  s =   3598 , 56  21675 − 42 , 33 + 0 , 125


    t  s =   3598 , 56  21632 , 67 + 0 , 125 = 0 , 166 + 0 , 125 = 0 , 291  inch


    t  s =   3598 , 56  21632 , 67 + 0 , 125 = 0 , 166 + 0 , 125 = 0 , 291  inch


     ( O D )  s = I D + 2  (   t  s ) = 102 + 2  ( 0 , 3125 ) = 102 , 625  inch


  r c


  i c r


  i c r / r c = 6 , 125 / 102 = 0 , 06


  w


  w =  1 4 ⋅  ( 3 +    r c  i c r ) = 0 , 25 ⋅  ( 3 +   102  6 , 125 ) = 0 , 25 ⋅  ( 3 + 4 , 08 ) = 1 , 77


    t h


    t h =     P  d ⋅ r c ⋅ w  2 ⋅ f ⋅ E − 0 , 2 ⋅   P  d + C


    t h =   70 , 56 ⋅ 102 ⋅ 1 , 77   ( 2 ⋅ 25500 ⋅ 0 , 85 ) −  ( 0 , 2 ⋅ 70 , 56 ) + 0 , 125


    t h =   70 , 56 ⋅ 102 ⋅ 1 , 77   ( 2 ⋅ 25500 ⋅ 0 , 85 ) −  ( 0 , 2 ⋅ 70 , 56 ) + 0 , 125


    t h =   12739 , 06  43350 − 14 , 11 + 0 , 125


    t h =   12739 , 06  43350 − 14 , 11 + 0 , 125


    t h =   12739 , 06  43335 , 89 + 0 , 125 = 0 , 294 + 0 , 125 = 0 , 419  inch


    t h =   12739 , 06  43335 , 89 + 0 , 125 = 0 , 294 + 0 , 125 = 0 , 419  inch


    t h


  s f


  A B =  ( I D / 2 ) − i c r =  ( 102 / 2 ) − 6 , 125 = 44 , 875  inch


  B C = r c − i c r = 102 − 6 , 125 = 95 , 875  inch


  B C = r c − i c r = 102 − 6 , 125 = 95 , 875  inch


  b = r c −  B   C 2 − A   B 2 = 102 −  95 ,  875 2 − 44 ,  875 2 = 102 −  9192 , 01 − 2013 , 76


  b = r c −  B   C 2 − A   B 2 = 102 −  95 ,  875 2 − 44 ,  875 2 = 102 −  9192 , 01 − 2013 , 76


  b = 102 −  7178 , 25 = 102 − 84 , 72 = 17 , 28  inch


  b = 102 −  7178 , 25 = 102 − 84 , 72 = 17 , 28  inch


    H h


    t h + b + s f = 0 , 4375 + 17 , 28 + 2 , 5 = 20 , 22  inch = 0 , 51  m


    L  t o t a l


   ( 2 × Tinggi Head )


    L  t o t a l = 7 , 77  m +  ( 2 × 0 , 51  m ) = 8 , 79  m


    x  A =     P  t −   P  B ∘    P  A ∘ −   P  B ∘


    y  A =     P  A ∘    P  t   x  A


  q /  ( q − 1 ) = 3 , 5


    x  D /  ( R + 1 ) = 0 , 11


    𝛼  D =   26 , 75  1 , 18 = 22 , 67


    𝛼  B =   33 , 19  1 , 78 = 18 , 65


    𝛼  B =   33 , 19  1 , 78 = 18 , 65


    𝛼  a v g =  22 , 67 × 18 , 65 = 20 , 56


    𝛼  a v g =  22 , 67 × 18 , 65 = 20 , 56


    𝛼  a v g ⋅   𝜇  a v g = 20 , 56 × 0 , 2581 = 5 , 30


    𝛼  a v g ⋅   𝜇  a v g = 20 , 56 × 0 , 2581 = 5 , 30


    N  a k t u a l =  15  0 , 40 = 37 , 5 ≈ 38  buah


    𝜌  L


    𝜌  V


    F  L V =   L  V      𝜌  V    𝜌  L =   6399 , 35  3668 , 34    3 , 01 1390 = 0 , 087


  𝛼 = 0 , 0744  ( t s ) + 0 , 01173 = 0 , 0571


  𝛽 = 0 , 0304  ( t s ) + 0 , 015 = 0 , 0335


  𝛽 = 0 , 0304  ( t s ) + 0 , 015 = 0 , 0335


    𝜎  c a m p


    C  f =  [ 𝛼  log ⁡   (  1    F  L V ) + 𝛽 ]    (   𝜎 20 )  0 , 2 = 0 , 064    m 3 / detik


    V  f ′ = 0 , 064    1390 − 3 , 01  3 , 01 = 1 , 37  m/detik


    V  f  ( a k t u a l ) = 1 , 37 × 0 , 80 = 1 , 09  m/detik


    V  f  ( a k t u a l ) = 1 , 37 × 0 , 80 = 1 , 09  m/detik


  D =    4 ⋅ 2 , 45  3 , 14 = 1 , 77  m =   𝟓 , 𝟖   𝐟 𝐭


    𝜌  L


    𝜌  V


    F  L V =   12074 , 65  3144 , 29    2 , 67 1350 = 0 , 08


  𝛼


  𝛽


    𝜎  c a m p


  D =    4 ⋅ 2 , 05  3 , 14 = 1 , 61  m =   𝟓 , 𝟑   𝐟 𝐭


    t  s =   P ⋅ r  f ⋅ E − 0 , 6 ⋅ P + C =   73 , 5 × 34 , 8  25500 × 0 , 85 − 0 , 6 × 73 , 5 + 0 , 125 = 0 , 243  in


    t  s =   80 , 85 × 31 , 8  25500 × 0 , 85 − 0 , 6 × 80 , 85 + 0 , 125 = 0 , 244  in


  w


  w = 0 , 25  ( 3 +      r  c    i  c r ) = 1 , 76


    t h =   P ⋅   r  c ⋅ w  2 ⋅ f ⋅ E − 0 , 2 ⋅ P + C = 0 , 34  in


    t h =   P ⋅   r  c ⋅ w  2 ⋅ f ⋅ E − 0 , 2 ⋅ P + C = 0 , 34  in


  w = 0 , 25  ( 3 +   66 4 ) = 1 , 76


    t h =   P ⋅   r  c ⋅ w  2 ⋅ f ⋅ E − 0 , 2 ⋅ P + C = 0 , 34  in


    t h =   P ⋅   r  c ⋅ w  2 ⋅ f ⋅ E − 0 , 2 ⋅ P + C = 0 , 34  in


  b =   r  c −  B   C 2 − A   B 2 = 72 −  67 ,  625 2 − 30 ,  425 2 = 11 , 6  in


  Tinggi Head = b +   t h + s f = 11 , 6 + 0 , 375 + 2 , 5 = 14 , 475  in =   𝟎 , 𝟑 𝟕   𝐦


  Tinggi Head = b +   t h + s f = 11 , 6 + 0 , 375 + 2 , 5 = 14 , 475  in =   𝟎 , 𝟑 𝟕   𝐦


  b =   r  c −  B   C 2 − A   B 2 = 66 −   62 2 − 27 ,  8 2 = 10 , 6  in


  Tinggi Head = b +   t h + s f = 10 , 6 + 0 , 375 + 2 , 5 = 13 , 475  in =   𝟎 , 𝟑 𝟒   𝐦


  Tinggi Head = b +   t h + s f = 10 , 6 + 0 , 375 + 2 , 5 = 13 , 475  in =   𝟎 , 𝟑 𝟒   𝐦


  H =  (   t  h  ( a t a s ) +   t  h  ( b a w a h ) ) +  (   N  a k t u a l ×   t  s )


  H =  ( 14 , 475 + 13 , 475 ) +  ( 38 × 24 )


  H =  ( 14 , 475 + 13 , 475 ) +  ( 38 × 24 )


  H = 939 , 95  in =   𝟐 𝟑 , 𝟖   𝐦


  H = 939 , 95  in =   𝟐 𝟑 , 𝟖   𝐦


  ×


  ×


  ×


  ×


  𝜌


  →


  𝜌


  →


  ×


  ×


   ( 𝜋 / 6 ) ×   D 3 → D = 18 , 1


    t  s =   P × r  2 ⋅ f ⋅ E − 0 , 2 ⋅ P + C


  ×


    t  s  internal =   16 , 17 × 360   ( 2 × 22500 × 0 , 95 ) −  ( 0 , 2 × 16 , 17 ) = 0 , 136  in


    t  s  total =


    t h


    t  s


  2  (   t  s )


  Δ T


  ⋅


  ⋅ Δ T


  𝜆


  ×


  ×


  ×


  ×


  ×


  ×


   ( 𝜋 / 6 ) ×   D 3 → D = 17 , 7


  ×


    t  s =   242 , 55 × 360   ( 2 × 22500 × 0 , 95 ) −  ( 0 , 2 × 242 , 55 ) =  87318  42701 , 5 = 2 , 04  in


  Δ T


  ×


  ×


  ×


  ×


  ×


  → D = 7 , 4


  →


    t  s =   16 , 17 × 150 42750 = 0 , 05  in


  ×


  ×


  ×


  ×


  ×


  → D = 17 , 6


  ×


    t  s =   80 , 85 × 360   ( 2 × 20000 × 0 , 95 ) −  ( 0 , 2 × 80 , 85 ) =  29106 37983 = 0 , 76  in


    O 2


    T  i n


   30 ∘ C


   86 ∘ F


  →   H  l = 54 , 03  Btu/lb


    T  o u t


   250 ∘ C


   482 ∘ F


  →   H  v = 1 . 204 , 4  Btu/lb


    H  l ′


  466 , 6  Btu/lb


    m  s


    𝒎  𝒔


    m  s = 139 . 313 , 60  kg/jam = 307 . 133 , 54  lb/jam


  13 . 931 , 36 + 139 . 313 , 60 = 153 . 244 , 96  kg/jam


  27 . 862 , 72  kg/jam


    H  l _ c a m p


    H  l _ c a m p =  ( 0 , 2 × 54 , 03 ) +  ( 0 , 8 × 466 , 6 ) = 384 , 09  Btu/lb


  Q


  Q =   m  s ×  (   H  v −   H  l _ c a m p )


  Q = 307 . 133 , 54 ×  ( 1 . 204 , 4 − 384 , 09 ) = 251 . 945 . 943 , 62  Btu/jam


  Q = 307 . 133 , 54 ×  ( 1 . 204 , 4 − 384 , 09 ) = 251 . 945 . 943 , 62  Btu/jam


  Daya (Hp) =   Q  970 , 3 × 34 , 5 =   251 . 945 . 943 , 62  33 . 475 , 35 = 7 . 526 , 31  Hp


  Heating Surface = 10    ft 2 / Hp × 7 . 526 , 31  Hp = 75 . 263 , 12    ft 2


  Heating Surface = 10    ft 2 / Hp × 7 . 526 , 31  Hp = 75 . 263 , 12    ft 2


  f


  𝜂


  𝜌


    m  f =   Q  f × 𝜂 =   251 . 945 . 943 , 62  19 . 440 × 0 , 8 = 16 . 200 , 23  lb/jam


    v  f =     m  f  𝜌 =   16 . 200 , 23  54 , 26 = 298 , 57    ft 3 /jam


    v  f =     m  f  𝜌 =   16 . 200 , 23  54 , 26 = 298 , 57    ft 3 /jam


   30 ∘ C


  1 . 023 , 01    kg/m 3


  ×


  ×


  Total Sirkulasi = Air Boiler + Air Proses + Air Pendingin + Air Domestik


  Total Sirkulasi = 3 . 595 , 14 + 760 , 41 + 42 . 199 , 08 + 120 , 84 = 46 . 675 , 47    m 3 /hari


  Total Sirkulasi = 3 . 595 , 14 + 760 , 41 + 42 . 199 , 08 + 120 , 84 = 46 . 675 , 47    m 3 /hari


  Suplai Make-Up Total = Total Sirkulasi +  ( 5 % × Total Sirkulasi )


  Suplai Make-Up Total = 46 . 675 , 47 + 2 . 333 , 77 = 49 . 009 , 25    m 3 /hari


  Suplai Make-Up Total = 46 . 675 , 47 + 2 . 333 , 77 = 49 . 009 , 25    m 3 /hari


  Kapasitas Minimal =   1 . 847 , 47  kW  0 , 8 = 2 . 309 , 34  kW


  19 . 440  Btu/lb


  54 , 26    lb/ft 3


  11 , 19    m 3 /jam


  T P C = M C + G E = US$  212 . 781 . 363 , 50


  P B T = Sales − TPC = US$  252 . 000 . 000 , 00 − US$  212 . 781 . 363 , 50 = US$  39 . 218 . 636 , 50


  P A T = PBT ×  ( 1 − 0 , 20 ) = US$  39 . 218 . 636 , 50 × 0 , 80 = US$  31 . 374 . 909 , 20


  P O S  Sebelum Pajak =  ( PBT / Sales ) × 100 % =  ( US$  39 . 218 . 636 , 50 / US$  252 . 000 . 000 , 00 ) × 100 % = 𝟏 𝟓 , 𝟔 𝟎 %


  P O S  Setelah Pajak =  ( PAT / Sales ) × 100 % =  ( US$  31 . 374 . 909 , 20 / US$  252 . 000 . 000 , 00 ) × 100 % = 𝟏 𝟐 , 𝟓 𝟎 %


  P O S  Setelah Pajak =  ( PAT / Sales ) × 100 % =  ( US$  31 . 374 . 909 , 20 / US$  252 . 000 . 000 , 00 ) × 100 % = 𝟏 𝟐 , 𝟓 𝟎 %


  R O I  Sebelum Pajak =  ( PBT / FCI ) × 100 % =  ( US$  39 . 218 . 636 , 50 / US$  117 . 082 . 867 , 20 ) × 100 % = 𝟑 𝟑 , 𝟓 𝟎 %


  R O I  Setelah Pajak =  ( PAT / FCI ) × 100 % =  ( US$  31 . 374 . 909 , 20 / US$  117 . 082 . 867 , 20 ) × 100 % = 𝟐 𝟔 , 𝟖 𝟎 %


  R O I  Setelah Pajak =  ( PAT / FCI ) × 100 % =  ( US$  31 . 374 . 909 , 20 / US$  117 . 082 . 867 , 20 ) × 100 % = 𝟐 𝟔 , 𝟖 𝟎 %


  POT Sebelum Pajak = FCI /  ( PBT + Depresiasi ) = US$  117 . 082 . 867 , 20 /  ( US$  39 . 218 . 636 , 50 + US$  9 . 366 . 629 , 40 ) = 𝟐 , 𝟒 𝟏  tahun


  POT Setelah Pajak = FCI /  ( PAT + Depresiasi ) = US$  117 . 082 . 867 , 20 /  ( US$  31 . 374 . 909 , 20 + US$  9 . 366 . 629 , 40 ) = 𝟐 , 𝟗 𝟎  tahun


  POT Setelah Pajak = FCI /  ( PAT + Depresiasi ) = US$  117 . 082 . 867 , 20 /  ( US$  31 . 374 . 909 , 20 + US$  9 . 366 . 629 , 40 ) = 𝟐 , 𝟗 𝟎  tahun


  B E P =  (   F a + 0 , 3 R a  Sales − V a − 0 , 7 R a ) × 100 %


  B E P =  (   US$  12 . 879 . 115 , 40 + 0 , 3 × US$  78 . 145 . 876 , 60  US$  252 . 000 . 000 , 00 − US$  121 . 756 . 371 , 50 − 0 , 7 × US$  78 . 145 . 876 , 60 ) × 100 % = 𝟒 𝟖 , 𝟏 𝟎 %


  B E P =  (   US$  12 . 879 . 115 , 40 + 0 , 3 × US$  78 . 145 . 876 , 60  US$  252 . 000 . 000 , 00 − US$  121 . 756 . 371 , 50 − 0 , 7 × US$  78 . 145 . 876 , 60 ) × 100 % = 𝟒 𝟖 , 𝟏 𝟎 %


  S D P =  (   0 , 3 R a  Sales − V a − 0 , 7 R a ) × 100 %


  S D P =  (   0 , 3 × US$  78 . 145 . 876 , 60  US$  252 . 000 . 000 , 00 − US$  121 . 756 . 371 , 50 − 0 , 7 × US$  78 . 145 . 876 , 60 ) × 100 % = 𝟑 𝟏 , 𝟎 𝟎 %


   ( FCI + WC )    ( 1 + I )  n =  [      ( 1 + I )  n − 1  I ] × CF +  ( WC + SV )


  I = 𝟒 𝟐 , 𝟕 𝟒 %

