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REAKTOR  

Fungsi  : Tempat berlangsung reaksi antara Butadin dan Sulfur dioksida                 

Alat  : Reaktor Alir Tangki Berpengaduk 

Alasan pemilihan: 

1. Terdapat pengaduk sehingga suhu dan komposisi campuran adalah 

reaktor yang harus selalu homogen bisa terpenuhi. 

2. Fase Reaktan adalah fase cair sehingga memungkinkan penggunaan 

RATB. 

3. Pengontrolan suhu lebih mudah, sehingga kondisi operasi dapat 

berlangsung secara isothermal. 

4. Mudah dalam melakukan pengontrolan secara otomatis sehingga 

produk lebih konsisten dan biaya lebih rendah. 

Tujuan perancangan: 

1. Menghitung Neraca Massa 

2. Menghitung Neraca Panas 

3. Perancangan Reaktor 

Kondisi operasi: 

  P = 12  atm 

  T = 90°C 

 



DATA : 

Raw Material : 

Butadin C4H6 

Kemurnian : 98% 

Sulfur Dioksida SO2 

Kemurnian : 99,99% 

Spesifikasi produk Butadiensulfon yang diinginka  n C4H6SO2 = 98& 

Konversi reaksi 98 % 

Reaksi : C4H6 (l) + SO2 (l)           C4H6SO2 (l) 

 

      a   + b             >  c 

 

 

 

 

 

 

 

Komponen BM 

C4H6 54 

C4H8 56 

SO2 64 

C4H6SO2 118 



PERHITUNGAN REAKTOR 

A. Perhitungan Volume Reaktor dan Waktu Tinggal 

Komponen BM A B n Tc 

C4H6 54 0,24597 0,27227 0,29074 425,37 

C4H8 56 0,23224 0,2663 0,2853 419,59 

SO2 64 0,51726 0,25514 0,2893 430,75 

C4H6SO2 118 0,4006 0,26983 0,304 849,00 

Chemical Properties Handbook,Yaws(1999) 

Dihitung dengan cara: 

 

A, B, n  = Konstanta 

   = densitas ( g/mL) 

T  = temperatur reaksi (K) 

Tc  = temperatur kritis (K) 

 Menghitung Debit : 

 Ft =  

MASUK REAKTOR 

    Total Masuk 

Fraksi 
massa 

R r xi Debit 

Kompone
n 

BM Mol Massa 

(kg/kmol
) 

(kmol/ja
m) (kg/jam) 

(kg/m3
) (kg/m3 (m3/jam) 

C4H6SO2 118 0 0,0000 0 0 0 0 

C4H6 54 60,7097 
3278,322

9 
0,411

1 0,5178 0,2129 
15400,611

3 

C4H8 56 0,6132 34,3408 
0,004

3 0,4902 0,0021 
16268,578

4 

SO2 64 72,8516 
4662,503

7 
0,584

6 1,1511 0,6729 6928,5243 

Total 134,1745 
7975,167

5 
1,000

0 2,1591 0,8879 
38597,714

1 



Mencari konsentrasi C4H6 mula-mula (Ca0) : 

 

Mencari konsentrasi SO2 mula-mula (CB0) : 

 

Mencari konstanta laju reaksi (k): 

 

Encyclopedia of Chemical Processing and Design ed 5, John J. McKetta 

Harga k didapatkan dari grafik 1 sebesar 150 

 



 

Harga K’(nilai k2) didapatkan dari grafik 2 sebesar 4,6 x 10-4 menit-1. 

 

Sehingga Harga k diperoleh : 

 k = k1 × k2’ 

k = 150 ×  4,6x10-4 menit 

   = 0,069 menit-1  

Atau dalam satuan jam : 

k = 0,0690 ×  

   = 4,140 jam jam-1 (Nilai k1) 

 

Mencari nilai Fvo 

Massa total  : 7975,1675 kg/jam 

Densitas total : 0,8879 kg/m3 



 

 

             = 8981,8153 m3/jam 

             = 149,6969 m3/menit 

Mencari nilai Fa0 

FA0 = CA0 × V0 

FA0 : 60,7097 kmol/jam 

FV0 : 149,6969 m3/menit 

 

 

                  = 0,0068 kmol/L 

Berdasarkan referensi disebutkan : 

1. Konversi (Xa) sebesar : 0,95 

2. Reaktor berlangsung dalam reaktor alir tangki berpengaduk 

3. Kinetika Reaksi  : 0,069/menit 

Mencari nilai CA1 

CA0 : 0,0068 kmol/L 

Xa  : 0,95 

k   : 0,069/menit  



CA1 = CA0 × (1-Xa) 

CA1 = 0,0068 kmol/L  × (1-0,95) 

   = 0,0003 kmol/L 

(-ra) =  k × CA0 

 = 0,069/menit × 0,0068 kmol/L 

= 0,00047 kmol/L.menit  

a. Perhitungan volume reaktor  

Fvo  =  
               

149,6969  
L/menit 

 x  =  
                      

0,950  
  

 k  =  
                    

0,0690  
/menit 

 

Menghitung jumlah volume Reaktor pada n = 1 

                          

 

 = 41.221 L 

Jadi,diperoleh Volume Reaktor pada n = 1 sebesar 41,221L 



b. Optimsi Jumlah Reaktor  

Fvo  =  
               

149,6969  
L/menit 

 x  =  
                      

0,950  
  

 k  =  
                    

0,0690  
/menit 

 

n = 1  
                    

41.221  
 L  

 n = 2  
                    

20.610  
 L  

 n = 3  
                    

13.740  
 L  

 n = 4  
                    

10.305  
 L  

 

Volume 1 Reaktor   : 41.221 L 

Volume Over Desain  = 1,2 × volume 1 reaktor 

  = 1,2 × 41.221 L 

  = 49.465,07 L 

Waktu tinggal (jam)  =  

 =  

  = 5 jam 

 

 

 

 



Jumlah 
Reaktor 

Volume (L) 
Volume Over 

Desain 
Waktu Tinggal 

(Jam) 

1              41.221                   49.465,07  5 

2              20.610                   24.732,53  2 

3              13.740                   16.488,36  2 

4              10.305                   12.366,27  1 

 

Menghitung Biaya (USD) dengan rumus: 

Basis harga pada volume 1000 gallon :   $        575.400,00  

 

Volume Reaktor : 41.221 dm3  

                  13.067,29 gal 

Biaya (USD) =  

           =  26895559,168 

Tabel Hasil Perhitungan Optimasi Reaktor 

Jumlah 
Reaktor 

V Reaktor 
(L) 

V Reaktor 
(dm3) 

V Reaktor 
(gal) 

Biaya 
(USD) 

Biaya Total 
(USD) 

1 
        

49.465,07  
                 

49.465,07  
                      

13.067,29  2689559 
2689559,168 

2 
        

24.732,53  
                 

24.732,53  
                        

6.533,64  1774447 
3548894,599 

3 
        

16.488,36  
                 

16.488,36  
                        

4.355,76  1391260 
4173780,491 

4 
        

12.366,27  
                 

12.366,27  
                        

3.266,82  1170699 
4682794,497 

 



 

Dari perhitungan diperoleh harga termurah jika jumlah reaktor dipilih 

sebanyak 1, yaitu dengan hasil volume sebesar 49.465,07 liter 

 dan waktu tinggal selama 5 jam 

 

 

  

 

 

 

 

 

 

 

 



REAKTOR (R-01) 

Fungsi : Untuk mereaksikan Butadien dan Sulfurdioksida 

Jenis  : Reaktor Alir Tangki Berpengaduk atau RATB (Continous    

     Stirred Tank Reaktor) 

Fase  : Cair – cair 

Bentuk  : Tangki Silinder Vertikal dengan Head dan Bottom    

    berbentuk Torispherical 

Bahan : Stainless Steel SA 167 grade 11 type 316 

 

1. Menentukan Tipe Tangki : 

Dipilih tangki berbentuk silinder vertikal dengan head berbentuk 

torispherical dengan pertimbangan : 

 Dapat dioperasikan pada tekanan atmosferik. 

 Tangki berpengaduk yang digunakan untuk menghomogenkan 

bahan. 

 Konstruksi sederhana sehingga lebih ekonomis. 

2. Menentukan Bahan Konstruksi : 

Bahan dipilih karena terdapat kandungan SO2 

3. Kondisi Operasi : 

 Tekanan  : 12 atm 

    : 176,4 psia 

 Suhu   : 90°C 

 Konversi  : 95% 



 Waktu Tinggal (Ɵ) : 5 jam 

Dari optimasi reaktor diperoleh jumlah rekator yang ekonomis 

sebanyak 1 buah, yang dioperasikan secara paralel. 

 

Umpan (Arus Masuk) 

 

Produk (Arus Keluar) 

komponen 
Massa 

(kg/jam) 

Fraksi 
Massa 

(Xi) 

ρi 

(densitas)  

(kg/m3) 

ρi.xi 

(kg/m3) 

Fv 
(m3/jam) Viskositas 

viskositas 
campuran 

C4H6SO2 6805,5556 0,8533 1210,2597 1032,767 6,5896 9,8864 8,4365 

C4H6 163,9161 0,0206 517,8475 10,643 15,4006 0,14096 2,8973,E-03 

C4H8 34,3408 0,0043 490,2191 2,111 16,2686 6,94262 2,9895,E-02 

SO2 971,3549 0,1218 1151,0629 140,197 6,9285 0,00000 0,0000,E+00 

Total 7975,1675 1,0000 3369,3892 1185,7178 45,1873 16,9700 8,4693 
 

 

 

 

 

Komponen 
 

Massa 
(kg/jam) 

Fraksi 
Massa 

(Xi) 

ρi 

(densitas)  

(kg/m3) 

ρi.xi 

(kg/m3) 

Fv 
(m3/jam) Viskositas 

viskositas 
campuran 

C4H6 3278,3229 0,4111 517,8475 212,8697 15,4006 0,14096 5,7946,E-02 

C4H8 34,3408 0,0043 490,2191 2,1109 16,2686 6,94262 2,9895,E-02 

SO2 4662,5037 0,5846 1151,0629 672,9433 6,9285 0,00000 0,0000,E+00 

Total 7975,1675 1,0000 2159,1295 887,9238 38,5977 7,0836 0,0878 



1. PERHITUNGAN DIMENSI REAKTOR 

 Laju alir massa campuran masuk reaktor  : 7975,1675 kg/jam 

 Laju alir volumetrik campuran masuk reaktor :  

 

 Waktu tinggal campuran    : 5 jam 

 Volume cairan     :  

 

 

 Volume reaktor diambil 20% lebih dari volume cairan : 

 

 

 Diambil bentuk tutup bawah reaktor torispherical head yang volumenya : 

 

Dimana:  

Ds  : Diameter Shell, in 

V dish : Volume Dish, ft2  (Pers 5.11 Brownell,Hal – 88) 

 Volume :    (Diambil H = 3D) 

 Volume Alat  =   

53,8909 m3  =   

53,8909 m3  =   



53,8909 m3  =  

53,8909 m3  =  

             =  = 22,8831 

D             =  

   = 9,3144 ft 

   = 111,7734 in 

 

H   = 3D 

   =  

 

 Menghitung nilai t (tebal) :  

 

 (Pers 13.1 Brownell & Young, 1959 Hal 254) 

 Dimana : 

 th = tebal head, m 

 W = faktor intensifikasi tegangan untuk jenis head 

 f = allowable stress 

 E = joint efisiensi 

 C = corrosion allowance, in 

 Tinggi cairan :  

 

  



  

ts =  + C 

=  + 0,125 

 

 

 

 P total  :  

 P operasi  : 12 atm 

 P Hidrostatis :  

  :  

  : 61762,1806 N/m2  

  : 0,6095 atm 

 P total  :  

 Dipilih SA-167 type 316 :    (timmerhause) 

 Sambungan yang dipilih = Single Welded Butt Joint 

 f  = 18750 psia 

 E  = 0,85 

 C  = 0,125 in/10 tahun 

 D  = 2,8390 m 

  = 111,7734 in 

 Tebal :  

 

 

 

 = 0,1692 in (1/6) 



 = 0,4300 cm 

 = 4,3003 mm 

 Dipilih tebal standar : 0,1875 in (3/16) 

 ID shell   : 111,7734 in 

 OD Shell   : 112,1118 in 

 OD standar maka diambil OD terdekat : 114 in 

              : 0,0155 m  (tabel 5.7 Bownell,1959) 

Standarisasi dari tabel 5.7 Brownell & Young Hal-90, diperoleh : 

icr = 6,875 in 

rc = 108 in 

ID 

= OD - 2ts   

= 113,6250 in 

= 2,8861 m 

= 9,4688 ft 

        

Hs 

= 340,875 in 

= 8,6582 m 

= 28,4063 ft 
  

 Mencari nilai th standar :  

(Brownell & Young 1959, p.138) 

   

 =   

 

th  =   = 0,1994 in 



 

 

Dari tabel 5.6 Brownell & Young, untuk th standar : 

      th =  ¼   

  = 0,25 in 
 

 

2. PERHITUNGAN SISTEM PENDINGIN REAKTOR 

 Pendingin yang digunakan : Air pendingin Jenis Cooling Water (30-

45)°C 

 Suhu Masuk   : 30°C = 86F 

      45°C = 113F 

 Jumlah panas yang diambil oleh : 11015275,8024 kg/jam 

         pendingin (Q Pendinginan)  

 

a. Perhitungan Luas Selimut Reaktor (Luas Permukaan Jaket) 

Luas selimut reaktor :   

 :  

 :  

Outside Diameter (OD) : 

  : 112,1118 in 

Luas selimut reaktor          :  

             : 118043,1282 in2 

 

 

 

 
111,7734  

3,14  



b. Perhitungan Luas Selimut Permukaan Transfer Panas 

Q Pendinginan : 1101527,8 kj/jam 

 : 10442481,4603 Btu/jam 

Dari Tabel 8 Kern, Hal-840 

Fluida Dingin : Water  

t in : 30°C = 86 F  

t out : 45°C = 113 F  

Fluida Panas  : Light Organic 

T in : 30°C = 86F 

T out : 90°C = 194F 

Nilai Ud berharga  : 75 – 150 Btu/jamft2F 

Trial nilai Ud : 100 Btu/jamft2F 

Menghitung  :  

 : 

  

 : 93,8536F 

Q Pendinginan : 

A (Luas permukaan transfer panas) : 

 : 

 

 

Ud × A × ΔT LMTD 

  

  



 : 1112,6351 ft2 

 : 160219,4511 in2   

c. Pemilihan Sistem Pendingin 

Luas selimut Reaktor  : 118043,1282 in2 

Luas permukaan transfer panas : 160219,4511 in2 

Luas selimut < Luas permukaan transfer panas,sehingga sistem pendingin yang    

digunakan adalah koil.  

 

 

 

Q serap = 11015275,8 kj/jam 

  = 2630953,4253 kkal/jam 

Sifat fisik air pendingin : 

T1 = 30 C 

T2 = 45 C 

   = 1009,118 kg/m3 

µ        = 0,6051 cp 

cp = 4,1915 kJ/kg.K 

k = 0,365 btu/jam.ft.F 

Massa air pendingin yang dibutuhkan : 174616,9826 kg/jam 



Debit air pendingin yang dibutuhkan (Q)  :  =  

      : 173,0393 m3/jam 

Batasan kecepatan aliran air dalam pipa : 1,5 m/s – 2,5 m/s 

Dipilih v     : 2,5 m/s 

        (Coulson,1983) 

Luas permukaan aliran pipa (A) =  =  = 0,0192 m2 

  

 

 

Dari Tabel 11 (Kern,1983), diambil ukuran pipa standar adalah : 

 IPS : 12 in 

 Sch : 30 

 OD : 12,75 in 

 ID : 12,09 in 

 A’ : 115 in2 

 a” : 3,338 ft2/lin.ft 



Kecepatan alir massa air : 

 Gt  

 Gt  

 Gt     =  482042,9580 lb/ft2.hr 

Koreksi kecepatan alir air : 

  v  

  v  = 2,1255 ft/s  (memenuhi) 

Bilangan Reynold fluida dalam pipa : 

 NRe   

NRe  

NRe  (Nilai Re > 4000 aliran turbulen) 

Dari grafik 26,Kern 1983, untuk Nre = 331774,7945 maka nilai f = 0,00015 

Dari grafik 28,Kern 1983, untuk Nre = 328389,3375 maka nilai Jh = 300 

  hi = jH  



 

[
1+3,5

  ((Di koil)/(Dspiral koil))]
 

[
1+3,5

  ((1,0075
 ft

)/(7,4261)
 

ft
)]

 

 

 =  

= 172,5939 btu/ft2.jam.F 

Koef transfer panas ke luar pipa (hio) 

  

 =  

= 163,6597 btu/ft2.jam.F 

Dari Rase 1977, untuk diameter spiral atau heliks koil : 0,7-0,8 Dt  

sehingga diperoleh diameter spiral koil : 80% × ID Reaktor  

        : 80% × 9,2827 ft  

        : 7,4516 ft = 2,2712 m 

Untuk koil, harga hio dikoreksi dengan faktor koreksi : 

 =  

 = 

hio pipa = 99,5754 btu/ft2.jam.F 

Koefisien transfer panas reaktor ke koil : tipe agitator six blade turbin 

hc : 0,00265 Nre    (Pers 20.5b Kern,1950) 

300  

 



 

 

 

 :93,8536 F  

A =  

  

 : 0,00265 × 331774,7945 = 879,2032 Btu/hr.ft2.F 

Menghitung nilai Uc : 

= 

           =   

 

Uc = 89,4452 Btu/hrft2F 

Nilai Rd yang diizinkan : 0,001 – 0,003 

Diambil nilai Rd    : 0,001 

Menghitung nilai Ud :  

 = 

 = 

Ud = 82,1016 Btu/hr.ft2.F 

 

Menghitung nilai Luas (A) :  

 = 

= 

= 1355,1929 ft2 

 



 

Panjang koil :  = 405,9895 ft = 123,7456 m 

Volume koil :  × 405,9895 ft    

: 359,7841 ft3 

Luas koil :   ×  Dk  a" = 3,14 × 7,4516 ft × 3,338 ft2/lin.ft 

: 78,1021 ft2 

Jumlah lilitan :   = 17,3516 lilitan 

Nilai s  :   

  :  

  : 0,9931   :  

Nilai pressure drop dalam koil : 

 

 

 

Batasan pressure drop yang diizinkan untuk air yang mengalir dalam tube    

 

 



atau koil adalah 10 psia sehingga delta P memenuhi (Kern,1983) 

3.PERHITUNGAN PENGADUK 

a. Menentukan Dimensi Pengaduk 

Volume cairan yang diaduk  : 44.9091 m3 = 11.863,7205 gallon 

Viskositas cairan yang diaduk : 8,4693 cp = 0,0057 lb/fts 

Densitas campuran   : 1141,8342 kg/m3 = 71,2823 lb/ft3 

Dari figure 10 57 Coulson, dengan viskositas tertentu maka jenis impeller yang 

disesuaikan dapat ditentukan: 

 Pengaduk mixer dipilih jenis : turbin or propeller 

 Dengan spesifikasi pengaduk: flat six blade turbine with disk (karena turbin ini 

dapat digunakan pada kecepatan tinggi pada cairan yang mempunyai viskositas 

sedang dan tidak terlalu kental. 

 Gabungan dari buku (Brown fig.477 hal.507 dan Geankoplis t.3.4-1 hal.144) 

didapatkan persamaan-persamaan untuk "Standard Agitation System" 

Dt   = diameter dalam raektor 

Di = Da   = diameter pengaduk 

Zi = C   = jarak pengaduk dari dasar mixer 

ZL  = tinggi cairan dalam tangki 

w   = lebar blade 

L   = panjang blade 

J   = lebar baffle 

Dd   = Diametr batang penyangga impeller 

Offset 1  = Jarak baffle dari dasar tangki 

Offset 2  = Jarak baffle dari pemukaan Cairan 



 

Sehingga didapatkan nilai  

Di = 

 

Dd = 

 

 

= 

= 

= 

37,8750 in 

0,9620 m 

3,1563 ft 

= 

= 

= 

25,2500 in 

0,6414 m 

2,1042 ft 

Zi = 

= 

1,3 × Di 

1,3 × 37,8750 in 

Offset 1=  
 

= 

= 

= 

49,2375 in 

1,2506 m 

4,1031 ft 

= 

= 

= 

18,9375 in 

0,4810 m 

1,5781 ft 

L = 

= 

0,25 × Di 

0,25 × 37,8750 in 

Offset 2 = 

 

= 

= 

= 

9,4688 in 

0,2405 m 

0,7891 ft 

= 

= 

= 

1,0731 in 

0,0273 m 

0,0894 ft 



J = 

= 

0,17 × Di 

0,17 × 37,8750 in 

  

= 

= 

= 

6,4388 in 

0,1635 m 

0,5366 ft 

  

W = 

= 

0,2 × Di 

0,2 × 37,8750 in 

  

= 

= 

= 

7,5750 in 

0,1924 m 

0,6313 ft 

  

Jumlah Buffle = 4   

Panjang Buffle = Hl.s – (Offset 1 + 

Offset 2) 

  

= 6,5895 m   

 

 

 



b. Menentukan jumlah pengaduk 

Viscosity Maximum Level 
Number  

of 
Impellers 

Impeller 
Clearance  

(cP [Pa sec]) h/Dt 
 

Lower Upper 

<<25,   [<<25] 1,4 1 h/3 - 

<<25,   [<<25] 2,1 2 Dt/3 (2/3)h 

>>25,   [>>25] 0,8 1 h/3 - 

>>25,   [>>25] 1,6 2 Dt/3 (2/3)h 
       (Walas, hal-288) 

Dipilih yang pertama karena viskositasnya < 25 cp 

Maksimum level ( h cairan/Dt)  = 7,0978 m 

Jumlah turbin pengaduk  =     

     = 2  

c.Menentukan Power Pengaduk 

Operation HP/1000 gal Tip Speed (ft/sec) 

Blending 0,2-0,5 - 

Homogeneous reaction 0,5-1,5 7,5-10 

Reaction with heat transfer 1,5-5,0 10-15 

Liquid-liquid mixtures 5 15-20 

Liquid-gas micxtures 5,0-10 15-20 

Slurries 10 - 
 

Dipilih no 3 karena ada reaksi perpindahan panas. 

 



Tabel Trial untuk mendapatkan nilai Power 

V (ft/sec) N (rps) Re 

10 1,0090 125900,4325 

11 1,1099 138490,4757 

12 1,2108 151080,5190 

13 1,3117 163670,5622 

14 1,4126 176260,6055 

15 1,5135 188850,6487 

 

P (ft.lbf/sec) P (Hp) Standar Hp Keterangan 

          
2.849,3105  

                   
5,1806  

15,08 Hp - 50,27 Hp TMS 

          
3.792,4323  

                   
6,8953  

15,08 Hp - 50,27 Hp TMS 

          
4.923,6086  

                   
8,9520  

15,08 Hp - 50,27 Hp MS 

          
6.259,9352  

                 
11,3817  

15,08 Hp - 50,27 Hp MS (KE) 

          
7.818,5080  

                 
14,2155  

15,08 Hp - 50,27 Hp MS (KE) 

          
9.616,4230  

                 
17,4844  

15,08 Hp - 50,27 Hp MS (KE) 

 

Penjabaran mencari nilai P berdasarkan N trial yang didapatkan: 

 Kecepatan Linear (N) :  

 

     

      = 1,5135 rps 

 Bilangan Reynolds  :  

 

 

=  

 



 

    

    = 188.851 

Mencari Power Number dari Figur 477 Brown  

 Power Number  :  

 

Berdasarkan Figure 477 Brown, didapatkan nilai Np sebesar : 4 

Sehingga Power   

 

    

          P  = 9.616,4230 ft.lbf/sec 

   = 17,4844 Hp 

 Dari Figure 477 Brown, diperoleh nilai effisiensi sebesar 0,85 

 Dari Figure 9.12 McCabe Six-blade turbine, vertical blades 

 Daya penggerak  : 20,5699 Hp 

 Diperoleh P standar : 25 Hp 

 

 

 

 

 

 



 

 

 

 

 

LAMPIRAN B 

 



 

 
 

 

  



 

 
 

 



 

 
 

 



 

 
 

 

 



 

 
 

 



 

 
 

 

 


