
LAMPIRAN A 

REAKTOR 

 

Fungsi               : Mereaksikan propilen oksida dan air untuk membentuk propilen 

glikol dengan laju umpan sebanyak 18.678,49 kg/jam 

Jenis  : Reaktor Alir Tangki Berpengaduk 

Kondisi Operasi:Suhu = 150 oC 

Tekanan = 13,61 atm 

Tujuan : 

1. Menentukan jenis reaktor 

2. Menghitung waktu tinggal dalam reaktor 

3. Menentukan dimensi reaktor 

4. Menentukan jenis pendingin 

1. Menentukan jenis reaktor 

Digunakan rektor jenis Reaktor Alir Tangki Berpengaduk karena : 

 Fase umpan yang akan direaksikan adalah cair 

 Fase katalis yang digunakan adalah cair 

 Harga alat relatif lebih murah 

 Perawatan dan pembersihan alat lebih mudah 

 Konstruksi lebih sederhana 

 

 



2. Menghitung waktu tinggal dan volume reaktor 

 Reaksi yang terjadi dalam reaktor 

Reaksi utama : 

   

Reaksi samping : 

 

  

 

 

  

 Konversi reaksi 92% 

Selektivitas terhadap produk :88,5 % membentuk propilen glikoldan11,5 

% membentuk di-propilen glikol 

 

 Neraca massa  

Tabel A.1. Neraca massa di reaktor 

Komponen 
Input Output 

(kg/jam) (kmol/jam) (kg/jam) (kmol/jam) 

Propilen Oksida 9.618,38 165,61 769,47 13,25 

Etilen Oksida 0,89 0,02 0,89 0,02 

Propionaldehid 0,89 0,02 0,89 0,02 

Air 8.952,68 496,82 6.207,21 344,46 

Metanol 0,01 0,00 0,01 0,00 

Metil Format 4,58 0,08 4,58 0,08 

Propilen Glikol 83,09 1,09 9.516,44 125,14 

Dipropilen Glikol 17,99 0,13 2.179,02 16,25 

Total 18.678,49 18.678,49 

 

 

 

 

𝐶3𝐻6𝑂 +  𝐶3𝐻8𝑂2 →  𝐶6𝐻14𝑂3  

𝐶3𝐻6𝑂 + 𝐻2𝑂 →  𝐶3𝐻8𝑂2  



 Menentukan densitas campuran 

Hubungan antara densitas sebagai fungsi suhu dapat dinyatakan 

dengan persamaan : 

𝜌 = 𝐴. 𝐵−(1−
𝑇

𝑇𝑐
)𝑛

 

 Dimana ,A, B, dan n = koefisien regresi untuk komponen kimia 

                 T  = Suhu operasi (K) 

                Tc  = Suhu kritis (K) 

 

Tabel A.2. Data untuk menghitung densitas setiap komponen 

Komponen A B n Tc 

Propilen Oksida 0,3123 0,28 0,29 482,25 

Etilen Oksida 0,3140 0,26 0,28 496,15 

Propionaldehid 0,2691 0,24 0,29 496,00 

Air 0,3471 0,27 0,29 647,13 

Metanol 0,2720 0,27 0,23 512,58 

Metil Format 0,3414 0,26 0,28 487,20 

Propilen Glikol 0,3184 0,26106 0,20459 626 

Dipropilen Glikol 0,3334 0,265 0,2857 654 

     

Tabel A.3. Perhitungan densitas campuran 

Komponen massa (kg/jam) ρ, (kg/m3) xi ρ, x 

Propilen Oksida 9618,38 816,87 0,51 420,64 

Etilen Oksida 0,89 878,75 0,00 0,04 

Propionaldehid 0,89 789,96 0,00 0,04 

Air 8952,68 1022,88 0,48 490,27 

Metanol 0,01 782,67 0,00 0,00 

Metil Format 4,58 959,88 0,00 0,24 

Propilen Glikol 83,09 1028,78 0,00 4,58 

Dipropilen Glikol 17,99 1013,09 0,00 0,98 

Total 18678,49     916,78 

 

 



 Menentukan viskositas campuran 

Hubungan antara viskositas cairan sebagai fungsi suhu dapat 

dinyatakan dengan persamaan (Yaws, 1995) : 

𝑙𝑜𝑔10𝜇𝑙𝑖𝑞 = 𝐴 +
𝐵

𝑇
+ 𝐶𝑇 + 𝐷𝑇2 

 Dimana, μliq  = Viskositas cairan (centipoise) 

    A, B, C  = Koefisien regresi untuk setiap senyawa 

     T  = Suhu (K) 

Tabel A.4. Data koefisien regresi perhitungan viskositas 

Komponen A 
B 

(B x 10-3) 

C 

(C x 102) 

D 

(D x 106) 

Propilen Oksida -7,2842 97,5 1,74 -19,2 

Etilen Oksida -5,7794 67,0 1,57 -19,5 

Propionaldehid -9,8172 1,27 2,46 -2,56 

Air -10,2158 1,79 1,77 -1,26 

Metanol -9,056200 1,25420 2,2383 -0,0024 

Metil Format -8,0637 1,01 2,09 -2,30 

Propilen Glikol -29,492 5,24 5,82 -4,23 

Dipropilen Glikol -13,6865 3,39 1,60 -7,17 

     

Tabel A.5. Hasil perhitungan viskositas 

Komponen 
massa 

(kg/jam) 

 
μ, cp xi μ.xi 

Propilen Oksida 9618,38  0,09 0,51 0,05 

Etilen Oksida 0,89  0,09 0,00 0,00 

Propionaldehid 0,89  0,10 0,00 0,00 

Air 8952,68  0,18 0,48 0,09 

Metanol 0,01  0,15 0,00 0,00 

Metil Format 4,58  0,11 0,00 0,00 

Propilen Glikol 83,09  0,85 0,00 0,00 

Dipropilen Glikol 17,99  0,67 0,00 0,00 

Total 18678,49  
  

0,14 



- Menentukan persamaan laju reaksi 

Reaksi pembentukan propilen glikol dari propilen oksida dan air 

merupakan reaksi direct dengan laju reaksi orde 1, sehingga persamaan 

laju reaksinya : 

−𝑟𝐴 = 𝑘𝐶𝐴 

Dimana :−𝑟𝐴 = laju reaksi  

       k = Konstanta laju reaksi, (/s)  

      𝐶𝐴 = Konsentrasi komponen A, (kmol/m3) 

 Untuk nilai konstanta laju reaksi diperoleh dari jurnal Kinetic Study 

of the hydration of propylene oxide in the presence 

ofheterogeneouscatalyst yaitu berdasarkan persamaan 9 dari jurnal 

tersebut. Persamaan untuk nilai konstanta laju reaksi: 

𝑘 = 𝑒𝑥𝑝(15,72 − 8705/𝑇)x104 

Dimana, T = Suhu (K) 

Sehingga nilai k = 78,14/menit 

 Menentukan Volume Reaktor 

Asumsi : volume cairan selama reaksi adalah tetap. 

Laju alir volumetrik umpan : 

𝜌 =
𝑚

𝑉0
 

𝑉0 =
𝑚

𝜌
=  20,37 m3/jam 



Neraca Massa di Reaktor: 

Rin– Rout–Rreaction= Racc 

Pada kondisi steady state Racc = 0 

𝐹𝐴𝑂 − 𝐹𝐴 − (−𝑟𝐴)𝑉 = 0 

 
 

 Dimana , 𝐹𝐴 = 𝐶𝐴.
𝐹𝐴𝑂−𝐹𝐴

𝐹𝑉
 

𝐹𝐴𝑂 = 𝐶𝐴𝑂 . 𝐹𝑉𝑂 

𝐹𝑉 = 𝐹𝑉0 

 𝐶𝐴0 =
(

𝑚

𝐵𝑀
)

𝑉0
 

= 8,13 kmol/m³ 

 𝐹𝐴0 = 𝐶𝐴0. 𝑉0 

= 165,61 kmol/jam 

 𝐹𝐴 = 𝐹𝐴0 − 𝐹𝐴0𝑋 

 = 13,25 kmol/jam 

 𝐶𝐴 =
𝐹𝐴

𝑉0
 

   = 0,65 kmol/m³ 

Untuk menentukan jumlah reaktor digunakan optimasi, hal ini perlu 

dilakukan untuk memperoleh biaya paling minimum.  

 



Optimasi reaktor 

a. Menggunakan 1 RATB 

𝑉 = 𝐹𝑉

𝐶𝐴0 − 𝐶𝐴

−𝑟𝐴
 

= 𝐹𝑉

𝐶𝐴0 − (𝐶𝐴0 − 𝐶𝐴0𝑋)

𝑘. 𝐶𝐴1
 

= 𝐹𝑉

𝐶𝐴0𝑋

𝑘. (𝐶𝐴0 − 𝐶𝐴0𝑋)
 

 𝑉 = 20,37
8,13 𝑥 0,92

0,08 𝑥 0,65
 

  V  = 3 m3 

b. Menggunakan 2 RATB 

𝑉1 = 𝐹𝑉

𝐶𝐴0 − 𝐶𝐴1

𝑘. 𝐶𝐴1
 

= 𝐹𝑉

𝐶𝐴0 − (𝐶𝐴0 − 𝐶𝐴0𝑋1)

𝑘. (𝐶𝐴0 − 𝐶𝐴0𝑋1)
 

= 𝐹𝑉

𝐶𝐴0𝑋1

𝑘. (𝐶𝐴0 − 𝐶𝐴0𝑋1)
 

𝑉2 = 𝐹𝑉

𝐶𝐴1 − 𝐶𝐴2

𝑘. 𝐶𝐴2
 

= 𝐹𝑉

(𝐶𝐴0 − 𝐶𝐴0𝑋1) − (𝐶𝐴0 − 𝐶𝐴0𝑋2)

𝑘. (𝐶𝐴0 − 𝐶𝐴0𝑋2)
 



= 𝐹𝑉

𝐶𝐴0𝑋2 − 𝐶𝐴0𝑋1

𝑘. (𝐶𝐴0 − 𝐶𝐴0𝑋2)
 

Diperoleh : 

𝑋1 = 88% 

𝑋2 = 92% 

𝑉1 = 2,86 𝑚3 

𝑉2 = 2,86 𝑚3 

c. Menggunakan 3 RATB 

𝑉3 = 𝐹𝑉

𝐶𝐴2 − 𝐶𝐴3

𝑘. 𝐶𝐴3
 

= 𝐹𝑉

(𝐶𝐴0 − 𝐶𝐴0𝑋2) − (𝐶𝐴0 − 𝐶𝐴0𝑋3)

𝑘. (𝐶𝐴0 − 𝐶𝐴0𝑋3)
 

= 𝐹𝑉

𝐶𝐴0𝑋2 − 𝐶𝐴0𝑋1

𝑘. (𝐶𝐴0 − 𝐶𝐴0𝑋3)
 

 Diperoleh : 

𝑋1 = 87,44% 

𝑋2 = 91,75% 

𝑋3 = 92,00% 

𝑉1 = 𝑉2 = 𝑉3 = 85 𝑚3 



Harga reaktor dengan bahan konstruksi stainless stell untuk V = 1000 m3 

adalah 84000 U$ pada tahun 1990. (Fig. 16-35, Peters dan Timmerhaus, 1990) 

Haraga alat untuk alat yang sama dengan kapasitas berbeda dapat dihitung dengan 

persamaan :  

𝐶𝑏 = 𝐶𝑎 (
𝑏

𝑎
)

𝑛

 

Dimana :   

Ca = Harga alat pada kapasitas a  

Cb = Harga alat pada kapasitas b  

a = Kapasitas a  

b = Kapasitas b  

n = Cost exponent (nilai yang biasa dipakai adalah 0,6)  

Sehingga diperoleh : 

Tabel A.6. Hasil perhitungan harga optimasi reaktor 

N V reaktor (gal) U$/Reaktor Harga total (U$) 

1 950,60 81485,11 81485,11 

2 755,53 70995,53 141991,05 

3 752,89 70846,48 212539,44 

 

Berdasarkan perbandingan harga tersebut, maka dipilih 1 reaktor RATB. 

Volume = 3 m3 

Over design 20% maka, 

V = 1,2 x 3 m3 

     V = 3,6 m3 

 



 Menentukan waktu tinggal 

𝜏 =
𝑉

𝐹𝐴
 

=
𝐶𝐴0 − 𝐶𝐴

𝑘𝐶𝐴
 

=
8,13 − 0,65

0,08 𝑥 0,65
 

 = 0,15 jam 

 

3. Menentukan Dimensi Reaktor 

 Menentukan Diameter dan Tinggi Shell 

V reaktor = Vsilinder + (2xVhead) 

      = 
1

4
𝜋𝐷2𝐻 + 0,000098𝐷3 

Diambil perbandingan Hl dan D =1 , karena jika Hl/D terlalu besar atau terlalu 

kecil maka : 

- Pengadukan tidak sempurna 

- Ada gradien konsentrasi di dalam reaktor 

- Distribusi panas tidak merata 

Sehingga : 

𝑉𝑠ℎ𝑒𝑙𝑙 =
𝜋

4
𝐷3 

 𝐼𝐷 = √
4 𝑥 𝑉𝑠ℎ𝑒𝑙𝑙

𝜋

3
 

 𝐼𝐷 = √
4 𝑥 3,6

3,14

3
 



   ID = 1,53 m 

   Hs= 1,5 x Hl 

   Hs= 1,83 m 

 𝑉𝑟𝑒𝑎𝑘𝑡𝑜𝑟 = (
1

4
3,14 𝑥 1,532𝑥1,83) + (0,000098𝑥𝐷3) 

    = 3,60 m3   

 Menghitung Tekanan Desain 

P abs =P operasi + P hidrostatis  

 = 200,07 + 𝜌
𝑔𝑥𝐻

𝑔𝑐 𝑥 144
   

= 202,74 psi 

Dimana, 𝜌 = Densitas campuran, lb/ft3 

       g = Percepatan gravitasi = 32,174 ft/s2 

       gc = Faktor konversi percepatan gravitasi = 32,174 gm.cm/gf.s2 

Tekanan desain berkisar antar 5-10% diatas tekanan kerja normal. Dalam 

perancangan ini diambil tekanan desain sebesar 10% diatas tekanan kerja 

normal(Coulson 1988 hal 810). 

P desain = 1,1 x Pabs  

  = 223,01 psi 

  = 15,17 atm 

 Bahan Konstruksi 

Material = Stainless Steel SA 167 Grade 11 type 316 (Brownell and Young  

1959, halaman 342)  



Alasan = Sesuai digunakan untuk tekanan tinggi dan diameter besar. 

 Menghitung Tebal Shell 

𝑡𝑠 =
𝑝𝐼𝐷

2𝑓𝐸+0,12𝑝
+ C       

Dimana,P = tekanan dalam tangki       

 D = diameter tangki    

 E = effisiensi penggelasan = 0,85   

 C = faktor korosi = 0,125 in  

f  = allowable stress (tegangan yang diizinkan), 130 N/mm2

 =18854,94 psia(Tabel 7.6 Coulson Richardson 1990, hal. 310). 

𝑡𝑠 =
200,7 𝑥 1,53

(2𝑥18854,94𝑥0,85) + (0,12𝑥200,7)
+ 0,125 

  = 0,51 in 

Digunakan tebal shell standar ¾ in (Tabel 5.6 Brownell and Young 1959, 

halaman 88). 

 Menghitung Diameter Total Reaktor 

OD= ID + 2.ts 

 = 63,04 in 

 Digunakan diameter standar 71 in (Dari Tabel 5.7 Brownell and Young 

1959). 

 

 

 

 



 Menghitung Tebal Head 

 

Gambar A.1. Bentuk head torishperichal 

Dipilih jenis torispherical karena tekanan operasi reaktor diatas 1 atm. Hal 

ini dikarenakan apabila fluida menguap reaktor tidak meledak karena 

tekanan yang terpusat pada salah satu sisi reaktor.  

Keterangan:  

t   = Tebal head, in 

icr    = Inside corner radius, in 

rc   = Radius of dish, in 

sf   = Straight flange, in 

OD   = Diameter Luar, in 

ID   = Diameter dalam, in 

b   = Depth of dish, in 

OA    = Tinggi head, in 

Tebal head : 

𝑡ℎ =
𝑝. 𝑟𝑐. 𝑤

2𝑓𝐸 − 0,2𝑝
+ C 

Dimana, 

𝑤 =
1

4
(3 + √

𝑟𝑐

𝑖𝑐𝑟
) 



OD = 72 in, maka 

rc    = 77 in 

icr   = 4 3/8 in 

(Tabel 5.7 Brownell and Young 1959) 

𝑤 =
1

4
(3 + √

77

4,0375
  ) 

 w = 1,80 in 

𝑡ℎ =
200,07 𝑥 77 𝑥 1,80

2𝑥18854,94 𝑥 0,85 − 0,2 𝑥 200,07
+ 0,125 

      = 0,99 in 

 Digunakan tebal head standar 1 in 

 Depth of Disk (b) 

𝑏 = 𝑟𝑐 − √(𝑟𝑐 − 𝑖𝑐𝑟)2 − [
𝐼𝐷

2
𝑖𝑐𝑟]2 

    = 9,34 in 

 Tinggi Head (OA)   

Untuk th 1 in dipilih sf = 4 in (Tabel 5.6 Brownell and Young, 1959)  

OA = th +b +sf   

OA = 14,33 in 

 Menghitung Tinggi Tangki Total 

H = Tinggi shell +(2 x tinggi head) 



    = 1,83 + (2x 0,36) 

    = 2,60 m 

 Desain Pengaduk 

 

Gambar A.2. Basis perancangan pengaduk 

 



Dari fig. 10.57 Coulson Richardson, dengan volume reaktor kurang dari 

10 m3 atau sama dengan 10 m3 , digunakan jenis pengaduk tipe turbin. 

Sedangkan jenis turbin yang digunakan adalah disc six flat-blade open 

turbine.  

 

 

Gambar A.3. Disc six flat-blade open turbin 

> Diameter impeller : 

   Da = 1/2 Dt 

   = 0,78 m 

   Dd = 2/3 Da 

   = 0,52 m 

    

> Panjang blade : 

    L = 1/4 Da 

   = 0,19 m 

   
> Lebar baffle : 

    J = 1/12Dt 

 = 0,13 m 

 >Tinggi impeller : 

    C = 1/3 Dt 

   = 0,52 m 

   >Lebar pengaduk : 

                        W = 1/5 Da 

                             = 0,16 m 

  

> Jarak pengaduk dari dasar tangki 

   Zi = 1/3D 

   = 0,52 m 

   > Jumlah pengaduk yang digunakan: 

1 buah 

 

 

 

 

 

   



Tabel A.7. Kriteria pemilihan jumlah impeller 

 
Viskositas, cP 

Max 
Jumlah 

Impeller Clearance 

H/D Lower Upper 

<25.000 1,4 1 H/3 

 <25.000 2,1 2 D/3 (2/3H 

>25.000 0,8 1 H/3 

 >25.000 1,6 2 D/3 (2/3)H 

 

 Daya Pengadukan 

𝑁′𝑅𝑒 =
𝐷𝑎

2𝑁𝜌

𝜇
 

Dimana, 

Da = Diameter impeller, m 

N   = Kecepatan putar motor, rpm 

Kecepatan putaran motor standar yang tersedia secara komersil adalah 37, 

45, 56, 68, 84, 100, 125, 155, 190 dan 320 rpm (Walas, 1990). 

Digunakan N = 155 rpm 

        N = 1,67 rps 

𝑁′𝑅𝑒 =
0,672 1,67 𝑥 916

0,14
 

= 10391,31 (Aliran turbulen , karena 𝑁′𝑅𝑒> 104) 



 

Gambar A.4. Korelasi antara 𝑁′𝑅𝑒 dan 𝑁𝑃 

Dari Fig. 3.4-4 diperoleh Np = 5 

𝑁𝑝 =
𝑃

𝜌𝑁3𝐷𝑎
5
 

 Sehingga P = 18439,54 J/s= 18,44 kJ/s 

Efisiensi motor pengaduk 80%, maka :P = 80% x 18,44 kJ/s= 14,75 kJ/s 

 

 

 

 



4. Neraca Panas Reaktor 

 Hukum kekekalan energi : 

 Energi out = Energi in + generation– consumtion-accumulation 

 Data Kapasitas Panas Liquid 

Persamaan untuk menghitung nilai kapasitas panas liquid adalah: 

𝐶𝑝𝑙𝑖𝑞𝑢𝑖𝑑 = 𝐴 + 𝐵𝑇 + 𝐶𝑇2 + 𝐷𝑇3 

 Dimana, T = Suhu, K 

Tabel A.8. Data koefisien untuk menghitung kapasitas panas 

Komponen A 

B 

(B x 102) 

C 

(C x 103) 

D 

(D x 106) 

Propilen Oksida 53,347 51,543 -1,8029 2,78 

Etilen Oksida 35,72 42,9 -1,55 2,41 

Propionaldehid 29,204 81,6 -2,74 3,77 

Air 92,053 -4,00 -2,11 0,535 

Metanol 40,046 -3,83 2,45 -0,217 

Metil Format 42,381 57,1 -1,97 2,89 

Propilen Glikol 118,614 67,283 -1,84 2,13 

Dipropilen Glikol 144,536 139,78 -3,59 3,94 

 

 

 

 

 

 

 

 



 Neraca panas di reaktor 

Suhu umpan masuk  = 303,15 K 

Suhu umpan keluar = 423,15 K 

Suhu referensi  = 298,15 K 

Tabel A.8. Perhitungan untuk menentukan neraca panas di reaktor 

Komponen 
Input 

(kmol/jam) 

Cp Qin Output Cp Qout 

Hf kJ/kmol 

K 
kJ/jam kmol/jam kJ/kmol K kJ/jam 

Propilen Oksida 165,61 604,41 100094,51 13,25 17086,09 226364,26 -298,15 

Etilen Oksida 0,02 451,38 9,08 0,02 12937,43 260,14 -52,63 

Propionaldehid 0,02 648,72 9,89 0,02 18283,89 278,83 -192,05 

Air 496,82 377,49 187542,50 344,46 9469,50 3261881,83 -92,76 

Metanol 0,00 224,08 0,07 0,00 5998,35 1,75 -98,42 

Metil Format 0,08 571,46 43,57 0,08 16110,51 1228,45 -241,8 

Propilen Glikol 1,09 1063,41 1161,90 125,14 27847,79 3484923,79 -421,5 

Dipropilen Glikol 0,13 1736,63 233,01 16,25 45920,12 746365,62 -628 

Total 

  

289094,52 

  

7721304,66 

  

Persamaan untuk menghitung panas reaksi: 

∆𝐻𝑟𝑒𝑎𝑐𝑡𝑖𝑜𝑛 = ∑(𝑛𝐻𝑓)𝑝𝑟𝑜𝑑𝑢𝑐𝑡 − ∑(𝑛𝐻𝑓)𝑟𝑒𝑎𝑐𝑡𝑎𝑛𝑡𝑠 

>Panas pembentukan untuk reaksi utama :∆Hf =-3828,09 kJ/kmol 

>Panas pembentukan untuk reaksi samping :∆Hf  =-4955,99 kJ/kmol 

∆𝐻𝑟𝑒𝑎𝑐𝑡𝑖𝑜𝑛 = ∆𝐻𝑓 𝑟𝑒𝑎𝑘𝑠𝑖 𝑢𝑡𝑎𝑚𝑎 + ∆𝐻𝑓 𝑟𝑒𝑎𝑘𝑠𝑖 𝑠𝑎𝑚𝑝𝑖𝑛𝑔  

= -8784,08 kJ/kmol 

∆Hr  bernilai <0 maka reaksi bersifat eksotermis sehingga menghasilkan panas 

 



Tabel A.9. Hasil perhitungan neraca panas di reaktor 

Aliran panas 

masuk 
kJ/kmol 

Aliran panas 

keluar 
kJ/kmol 

panas masuk 289094,52 panas keluar 7721304,66 

∆Hr -8784,08 pendingin -7440994,22 

  280310,44   280310,44 

 

5.  Desain Pendingin 

      Media pendingin yang digunakan adalah air. 

     Suhu air masuk = 30 oC 

 Data kapasitas panas air (liquid) 

  A B C D Cp(J/mol K) 

Air 92,053 -4,00E-02 -2,11E-04 5,35E-07 75,44 

 

Kebutuhan air pendingin sebesar: 

   Q = m. Cp.∆T 

𝑚 =
𝑄

𝐶𝑝. ∆𝑇
 

        = 2465,74 kg/jam 

Pengambilan panas pada sebuah tangki proses dapat dilakukan dengan 2 cara 

yaitu dengan menggunakan jacket atau coil didalam tangki proses tersebut. (Kern, 

D., 1950, Hal:716) 

*Jika luas transfer panas < luas selubung tangki : menggunakan jacket 

*Jika luas transfer panas > luas selubung tangki : menggunakan coil 

Luas selubung reaktor = Luas selimut silinder    

= 𝜋 𝑥 𝐷𝑆𝑥 𝐻𝑠 =  13,09 m²   



Luas perpindahan panas yang tersedia = Luas selimut silinder + Luas penampang 

       = (𝜋 𝑥 𝐷𝑆𝑥 𝐻𝑠)+(
𝜋

4
𝑥𝐷𝑆

2)    

       = 15,11 m²  

 Luas Perpindahan Panas yang Dibutuhkan 

Dari Tabel 12.1 Coulson, didapatkan overall heat transfer U : 200-300 

W/m².C.     

Dipilih:     

UD= 200 W/m²  

Q = 7440994,22 kJ/jam = 7054062,517 Btu/jam 

Fluida panas Temperatur Fluida dingin selisih 

150 Tinggi 70 80 

150 Rendah 30 120 

 

∆𝑇𝐿𝑀𝑇𝐷 =
(𝑇1 − 𝑡2) − (𝑇2 − 𝑡1)

𝑙𝑛
𝑇1 − 𝑡2

𝑇2 − 𝑡1

 

             = 98,65 oC 

 Luas transfer panas : 

 𝐴 =
𝑄

𝑈𝐷𝑥 ∆𝑇𝐿𝑀𝑇𝐷
 

           = 104,76 ft² 

        = 9,73 m² 

Karena Luas transfer panas yang dibutuhkan kurang dari luas transfer panas 

yang tersedia, maka jaket pendingin dapat digunakan. 



 Perhitungan Jaket Pendingin 

 

Gambar A.5. Jaket vessel 

Banyaknya spiral = Tinggi jaket/pitch= 5  

Panjang saluran = 5 x π x D   

     = 25,14 m  

Cross-sectional area of channel= 0,008 m 

Hydraulic mean diameter = 0,06 mm  

Velocity through channel,     

        u= 0,09 m/s  

   𝑅𝑒 =
𝜌 𝑥 𝑑𝑒 𝑥 𝑢

𝜇
 

           = 7,06 x 104 

Dari Fig. 12.24 Coulson Richardson 2005, untuk Re=7,06 x 104maka jf= 

0,87. 

 ∆𝑃 = 8𝑗𝑓(
𝐿

𝑑𝑒
)𝜌

𝑢2

2
   

        = 10796,31 N/m2 

        = 1,57 psi (Allowable) 

 



 Menentukan Tebal Jaket Pendingin 

Jenis pendingin = Air    

Densitas pendingin = 1022,88 kg/m3 

 𝑉𝑝𝑒𝑛𝑑𝑖𝑛𝑔𝑖𝑛 =
𝑚

𝜌
 

  =
2465,75

1022,88
 

     = 2,41 m3/jam 

𝑉𝑟𝑒𝑎𝑘𝑡𝑜𝑟+𝑗𝑎𝑘𝑒𝑡 = 1/4𝜋𝐷𝑟𝑒𝑎𝑘𝑡𝑜𝑟+𝑗𝑎𝑘𝑒𝑡
2 𝐻𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙  

= (
1

4
𝜋𝐷𝑏𝑎𝑟𝑢

2  𝑥 𝐻𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙) − (1/4𝜋𝐼𝐷2𝑥𝐻𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙) 

 Diperoleh Dbaru = 2,32 m 

 Tebal jaket =  𝐷𝑏𝑎𝑟𝑢 − 𝑂𝐷𝑣𝑒𝑠𝑠𝑒𝑙  

         = (2,32-1,56)/2 

         = 0,36 m 

 


