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REAKTOR 

Fungsi : Mereaksikan ethylene dengan steam membentuk ethanol 

Tipe : Fixed Bed Multi Tube 

PERSAMAAN DIFFERENSIAL 

1. Neraca Massa pada Elemen Volume 

Ditinjau untuk 1 pipa 

 

Input – Output = Akumulasi 

                   
𝐹𝑎|𝑧 −  (𝐹𝑎|𝑧 + ∆𝑧 + (−𝑟Ʌ)∆𝑉. 𝜌𝐵) =  0 

𝐹𝑎|𝑧 −  (𝐹𝑎|𝑧 + ∆𝑧 − (−𝑟Ʌ)∆𝑉. 𝜌𝐵) =  0 

𝐹𝑎|𝑧 −  (𝐹𝑎|𝑧 + ∆𝑧 = (−𝑟Ʌ)∆𝑉. 𝜌𝐵) =  0 

∆𝑉 =  
𝜋. 𝐷𝑖2

4
. 𝜌𝐵. ∆𝑧 

𝐹𝑎 |𝑧 −  𝐹𝑎 |𝑧 + ∆𝑧 =  
(−𝑟Ʌ). 𝜋. 𝐷𝑖2. 𝜌𝐵. ∆𝑧

4
 

𝐹𝑎 |𝑧 −  𝐹𝑎 |𝑧 + ∆𝑧 =  
(−𝑟Ʌ). 𝜋. 𝐷𝑖2. 𝜌𝐵

4
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− 
∆𝐹Ʌ

∆𝑧
=  

(−𝑟Ʌ). 𝜋. 𝐷𝑖2. 𝜌𝐵

4
 

𝐹Ʌ = 𝐹Ʌ0(1 − 𝑋Ʌ) 

∆𝐹Ʌ =  −𝐹Ʌ0. ∆𝑋Ʌ 

 

−
∆𝐹Ʌ

∆𝑧
=  

(−𝑟Ʌ). 𝜋. 𝐷𝑖2. 𝜌𝐵

4
 

𝐹Ʌ = 𝐹Ʌ0(1 − 𝑋Ʌ) 

∆𝐹Ʌ =  −𝐹Ʌ0. ∆𝑋Ʌ 

lim ∆𝑍        0 

𝑑𝑋Ʌ

𝑑𝑍
=  

(−𝑟Ʌ). 𝜋. 𝐷𝑖2. 𝜌𝐵

4. 𝐹𝐴𝑂
 

 

Dimana : 

 dXA/dz  = Perubahan konversi per satuan panjang 

 (-rA)  = Kecepatan reaksi kimia 

 Di  = Diameter dalam pipa 

 FAO  = Kecepatan molar A mula-mula  

 𝜌𝑎  = densitas bulk, gr/cm3 
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2. Neraca Panas pada Elemen Volume 

 

Input – Output = Akumulasi 

(∑ 𝑚. 𝑐𝑝)(𝑇|𝑧 −  𝑇0) −  [∑ 𝑚. 𝑐𝑝(+ ∆𝑧 −  𝑇0) ∆𝐻𝑅𝑇 . 𝐹𝐴𝑂 . ∆𝑋𝐴 + 𝑈. 𝐴(𝑇 − 𝑇𝑠)] 

∑ 𝑚. 𝑐𝑝 (𝑇|𝑧 − 𝑇0) − ∑ 𝑚. 𝑐𝑝 (𝑇|𝑧 + ∆z − 𝑇0  ) = ∆𝐻𝑅𝑇 . 𝐹𝐴𝑂 . ∆𝑋𝐴 + 𝑈. 𝐴(𝑇 − 𝑇𝑠) 

     A = 𝜋. 𝐷0∆𝑍  

 

Maka : 

∑ 𝑚. 𝑐𝑝 (𝑇|𝑧 + ∆z ) = ∆𝐻𝑅𝑇 . 𝐹𝐴𝑂 . ∆𝑋𝐴 + 𝑈. 𝜋. 𝐷𝑜. ∆𝑍(𝑇 − 𝑇𝑠) 

(𝑇|𝑧 −  𝑇|𝑧  +  ∆z)

∆𝑍
=  

∆𝐻𝑅𝑇 . 𝐹𝐴𝑂 .
∆𝑋𝐴

∆𝑍 + 𝑈. 𝐷𝑜(𝑇 − 𝑇𝑠)

∑ 𝑚. 𝑐𝑝
 

− 
∆𝑇

∆𝑧
=  

∆𝐻𝑅𝑇 . 𝐹𝐴𝑂 .
∆𝑋𝐴

∆𝑍 + 𝑈. 𝐷𝑜(𝑇 − 𝑇𝑠)

∑ 𝑚. 𝑐𝑝
 

lim ∆𝑍        0 

−
𝑑𝑇

𝑑𝑍
=  

∆𝐻𝑅𝑇 . 𝐹𝐴𝑂 .
𝑑𝑋𝐴

𝑑𝑍
+ 𝑈. 𝐷𝑜(𝑇 − 𝑇𝑠)

∑ 𝑚. 𝑐𝑝
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𝑑𝑇

𝑑𝑍
=  

− ∆𝐻𝑅𝑇 . 𝐹𝐴𝑂 .
𝑑𝑋𝐴

𝑑𝑍
+ 𝑈. 𝐷𝑜(𝑇 − 𝑇𝑠)

∑ 𝑚. 𝑐𝑝
 

 

Dimana :  

 dT/dz = Perubahan suhu per satuan panjang 

 ∆𝐻𝑅𝑇 = Panas reaksi 

 U = Overall heat transfer 

 Do = Diameter luar pipa 

 Ts = Suhu pendingin 

 ∑𝑚. 𝑐𝑝 = Kapasitas panas campuran 

3. Neraca Panas pada Pendingin 

Pendingin yang dipakai adalah Dowtherm A. Sifat-sifat fisis Dowterm A: 

♦ Tidak bereaksi kimiawi dengan logam 

♦ Tidak beracun 

♦ Stabil pada suhu 200 - 750 °F 

♦ Cp  = 0,11152 +3,402 . 10-4 T, cal/gr.°K 

♦ 𝜌  = 1,3644 - 9,7073 . 10-4 T, gr/cm3 

♦ µ  = 35,5898 - 0,04212 T, gr/cm.jam 

♦ k = 0,84335 - 5,8076 . 10-4 , cal/jam.cm.°K 
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Aliran pendingin dalam reaktor berlawanan arah dengan aliran gas 

 

Input – Output = Akumulasi 

(∑ 𝑚. 𝑐𝑃)𝑝.  𝑇|𝑧 + ∆z −𝑇𝑜) + 𝑈. 𝐴(𝑇 − 𝑇𝑠) − (∑ 𝑚. 𝑐𝑃)𝑝. (𝑇𝑠|𝑧 − 𝑇𝑜) = 0 

(∑ 𝑚. 𝑐𝑃)𝑝.  𝑇𝑠|𝑧 + ∆z − 𝑇𝑠|𝑧) =  −𝑈. 𝐴(𝑇 − 𝑇𝑠) 

     A = 𝜋. 𝐷𝑜. ∆𝑧 

(∑ 𝑚. 𝑐𝑃)𝑝.  𝑇𝑠|𝑧 + ∆z –  𝑇𝑠|𝑧) =  −𝑈. 𝜋. 𝐷𝑜. ∆𝑧(𝑇 − 𝑇𝑠) 

(𝑇𝑠|𝑧 −  𝑇𝑠|𝑧  +  ∆z)

∆𝑧
=  

𝑈. 𝜋. 𝐷𝑜. (𝑇 − 𝑇𝑠)

(𝑚. 𝑐𝑃)𝑝
 

∆𝑇𝑠

∆𝑧
=  

− 𝑈. 𝜋. 𝐷𝑜. (𝑇 − 𝑇𝑠)

(𝑚. 𝑐𝑃)𝑝
 

 

lim ∆𝑧         0 

𝑑𝑇𝑠

𝑑𝑧
=  

𝑈. 𝜋. 𝐷𝑜. (𝑇 − 𝑇𝑠)

(𝑚. 𝑐𝑃)𝑝
 

Dimana : 

 dTs/dz  = Perubahan suhu pendingin per satuan panjang 

 (∑.m.Cp)p = Kapasitas panas pendingin 
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4. Penurunan Tekanan (Pressure Drop) 

Penurunan tekanan dalam pipa yang berisi katalisator (fixed bed) dipakai 

rumus 11.6,11.7,11.8, B (Rase, hal. 492)  

sehingga : 

𝑔𝑐. 𝑑𝑝

𝑉𝑠. 𝑑𝑧
= 150 

(1 − 𝐸)2

𝐸3
.

𝜇

𝐷𝑝2
+ 1,75

(1 − 𝐸)

𝐸3
.

𝐺

𝐷𝑝
 

𝑓𝑘 = 1,75 + 150 (
1 − 𝐸

𝐷𝑝𝐺
𝜇⁄

) 

𝑑𝑝

𝑑𝑧
=  − 

𝑓𝑘. 𝐺𝑡2

𝐷𝑝. 𝑅𝑀. 𝑔𝑐
 (

1 − 𝐸

𝐸
)  

 

Dimana :  

 Gt = Kecepatan aliran massa gas dalam pipa, gr/cm2. jam 

 Dp = Diameter partikel katalisator, cm 

 Gc = Gaya gravitasi, cm/jam 

 E = Porositas tumbukan katalisator 

 µ = Viskositas gas, gr/cm. jam 

5. Katalisator 

Jenis : Asam Phospat dengan Silika Gel 

Bentuk : silinder 

Ukuran  

D : 5/32 in = 0,3969 cm 

L : 5/32 in = 0,3969 cm 

Bulk density :200 kg/cm3 =0,2 gr/cm3 
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Bila dinyatakan dalam diameter ekuivalen :yaitu diameter bola yang mempunyai 

volume yang sama dengan silinder(partikel), maka : 

 𝑉𝑠 =  
𝜋

4
. 𝐷2. 𝐿 

       = 
𝜋

4
 . (0,3969)2.(0,3969) 

       = 0,0491 cm3 

 𝑉𝑏 =  
𝜋

6
. (𝐷𝑝)3 

 0,0491 =  
𝜋

6
. (𝐷𝑝)3 

 𝐷𝑝 =  (
6.0,0491

𝜋
)

1/3
 

  = 0,4543 cm 

6. Pemilihan Pipa 

Diameter reaktor dipilih berdasarkan pertimbangan agar perpindahan panas 

berjalan dengan baik. Karena reaksinya eksotermis maka dipilih aliran gas dalam 

pipa turbulen agar perpindahan panasnya besar. 

Pengaruh rasio Dp/Dt terhadap koefisien perpindahan panas dalam pipa 

yang berisi butir-butir katalisator dibandingkan dengan pipa kosong yaitu : hw/h, 

telah diteliti oleh Colburn's (Smith, Chemical Kinetics Engineering, hal 571) yaitu: 

Dp/Dt  0,05  0,1  0,15  0,2  0,25  0,3 

hw/h  5,5  7,0  7,8  7,5  7,0  6,6 

dipilih Dp/Dt = 0,15 

dimana : 

hw : koefisien perpindahan panas dalam pipaberisi katalis 

h :koefisien perpindahan panas dalam pipa kosong 
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Dp : diameter katalisator 

Dt : diameter tube 

Sehingga : 

Dp/Dt  = 0,15 

Dp  = 0,4543 cm 

Dt = (
0,4543

0,15
) 

 = 3,0289 cm 

 = 1,1925 inch 

dari hasil perhitungan tersebut maka diambil ukuran pipa standar agar koefisien 

perpindahan panasnya baik. (Kern) 

Dari tabel 11 Kern, Process Heat Transfer, hal 844 dipilih pipa dengan spesifikasi 

sebagai berikut: 

nominal pipe side  = 1,25 inch 

out side diameter  = 4.2164 cm 

inside diameter  = 3.5052 cm 

flow area per pipe  = 1.5 inch 

surface per lin.ft  = 0,435 ft2/ft 

surface luar   = 0,362 ft2/ft 

sc number   = 40 
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7. Mencari UD (Design Overall Coefficient) 

hi untuk aliran turbulen dalam pipa dapat dihitung dengan rumus 6-2 Kern, 

Process Heat Transfer, hal 103 : 

ℎ𝑖 = 0,027.
𝑘

𝐷𝑖
. (𝑅𝐸)0,8(𝑃𝑅)

1
3⁄  

𝑅𝐸 =  
𝐺𝑇.𝐷𝑃

𝜇𝑅
  : 𝑃𝑅 =  

𝐶𝑝𝑚.𝜇𝑅

𝑘
 

dimana : 

k: konduktivitas campuran gas, cal/j.m.k 

 

Keterangan : 

BMi : berat molekul gas 

yi : fraksi mol 

Re : bilangan Reynold 

Dp : diameter partikel katalisator, cm 

GT : kecepatan massa campuran gas, gr/jam2 

𝜇R : viskositas campuran gas, gr/dt.cm 

Cp : kapasitas panas campuran gas, ml/g.mol. K 

      : ∑ Cpi.yi 

p.p : viskositas pendingin, gr/dt.cm 

Kp :konduktivitas pendingin, cal/j.m.K 

ID : diameter dalam pipa,cm 
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Dari perhitungan sebelumnya untuk perbandingan Dp/Dt = 0,15 maka 

hiw/hi = 7,8. harga ini dari data hasil penelitian Colburn's (Smith, Chemical 

Engineering Kinetics, hal 511) sehingga: 

hi katalisator = 7,8 . hi (tanpa katalisator) 

Harga ho dapat dihitung dengan persamaan : 

ℎ𝑜 = 0,36.
𝐾𝑝

𝐷𝑒
(𝑅𝐸𝑠)0,55(𝑃𝑅𝑠)1/3 

dimana : 

 Kp  : konduktivitas pendingin Dowtherm A. cal/j.m.0K 

 De  : diameter shell, cm 

 REs  : bilangan Reynolds = DE.GS/VP 

 PRs : bilangan Prandtl = CPP.𝜇p/Kp 

𝐷𝑒 =  
4. (𝑃𝑡𝑐2 −  𝜋. 𝑂𝐷2)/4

𝜋. 𝑂𝐷
 

𝐴𝑠𝑖 =  
𝐼𝐷. 𝐶𝐿. 𝐵

𝑃𝑡𝑐
 

        CL = Ptc-OD 

        B   = 0,25 x ID 

        Ptc = 1,25 x OD 

𝐺𝑠 =  
𝑚𝑠

𝐴𝑠𝑖
 

Dimana :  

 CI : Clearance antar tube, cm 

B : Baffle spacing, cm 

Asi: Flowarea shell, cm2 

ms : Weight flow pendingin 

Gs : Kecepatan massa dalam shell. G/j.cm2 

Ptc : pitch 



108 
 

8. UC (Koefisien Overall pada Pipa Bersih) 

 

9. Dirty Factor/Fouling Factor (Rd) 

Dari Kern, Process Heat Transfer, hal 845 diperoleh 

Untuk uap organic, Rd : 0,0005 

Untuk cairan organic, Rd : 0,001 

Rd total = 0,0005 +0,001 =0,0015 ft2j °F/Btu 

=0,00307 J cm2 °K/cal 

Sehingga : 

 𝑈𝐷 =  
𝑈𝐶

𝑅𝑑(𝑈𝐶+1)
, cal/jcm2 K 

  = 1/ (0,00307 + 1) 

  = 0,9969 cal/jcm2 K 

10. Menghitung Jumlah Pipa 

Dari fig 2.22 Brown "Unit Operation" hal 213 berdasarkan perbandingan 

Dp/Dt didapat porositas (E) = 0,36 

𝐹𝑎𝑘𝑡𝑜𝑟 𝑆𝑝ℎ𝑒𝑟𝑒𝑐𝑖𝑡𝑦 (𝑌) =  
𝑙𝑢𝑎𝑠 𝑝𝑒𝑟𝑚𝑢𝑘𝑎𝑎𝑛 𝑏𝑜𝑙𝑎 𝑑𝑒𝑛𝑔𝑎𝑛 𝑣𝑜𝑙𝑢𝑚𝑒 𝑝𝑎𝑟𝑡𝑖𝑘𝑒𝑙

𝑙𝑢𝑎𝑠 𝑝𝑒𝑟𝑚𝑢𝑘𝑎𝑎𝑛 𝑝𝑎𝑟𝑡𝑖𝑘𝑒𝑙
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 = 
3,14.(0,45432)

[3.14.0,3969.0,3969+2(
3.14

4
)(0,3969)2]

 

 = 0,7698 

dari fig 219 Brown hal 211 didapat FRE = 50,8 

maka :  

𝑅𝑒 =  
𝐹𝑅𝐸.𝐺𝑇.𝐷𝑃

𝜇
 , µ camp = 1,72.10-4 gr/dt.cm 

Luas penampang pipa (Ao) = 
𝜋

4
. ID2 

            = 3,14/4(3.5052)2 =  9.6448 cm2 

Re = 3100          aliran turbulen (Re>>>) 

GT = (3100 x 𝜇) / Dp 

 = 3100 x (0,000172 / 3.5052) = 0,152 gr/dt.cm2 

Kecepatan umpan gas (G) 

G = 
19934,1158 𝑥 1000

3600
 = 5537.2544 gr/dt 

At = G/Gt  

=  5537.2544/0,1522 = 36392,1960 cm2 

Jumlah pipa maksimum 

Ntmax =At/Ao = 39362,1960/9.6448  = 3773,2276 ≈  3774 pipa 
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z (m) x T (K) Ts (K) ∫ ∆CP.dT (j/mol), reaksi 1 (-∆HR) P (atm) 

0 0 523.0000 423.0000 13261.6637 228208.3363 68.000000 

0.1000 0.0387 523.0003 431.7363 13261.6853 228208.3147 68.000002 

0.2000 0.0760 523.0014 439.6176 13261.7628 228208.2372 68.000005 

0.3000 0.1118 523.0032 446.7445 13261.8857 228208.1143 68.000007 

0.4000 0.1462 523.0056 453.2025 13262.0452 228207.9548 68.000010 

0.5000 0.1793 523.0083 459.0648 13262.2343 228207.7657 68.000012 

0.6000 0.2111 523.0114 464.3951 13262.4470 228207.5530 68.000015 

0.7000 0.2416 523.0148 469.2484 13262.6782 228207.3218 68.000017 

0.8000 0.2710 523.0183 473.6730 13262.9239 228207.0761 68.000020 

0.9000 0.2993 523.0221 477.7114 13263.1805 228206.8195 68.000022 

1.0000 0.3264 523.0259 481.4010 13263.4451 228206.5549 68.000025 

1.1000 0.3525 523.0299 484.7750 13263.7153 228206.2847 68.000027 

1.2000 0.3776 523.0338 487.8630 13263.9889 228206.0111 68.000030 

1.3000 0.4018 523.0378 490.6913 13264.2643 228205.7357 68.000032 

1.4000 0.4249 523.0419 493.2835 13264.5400 228205.4600 68.000035 

1.5000 0.4472 523.0459 495.6607 13264.8146 228205.1854 68.000037 

1.6000 0.4687 523.0498 497.8420 13265.0873 228204.9127 68.000040 

1.7000 0.4893 523.0538 499.8446 13265.3572 228204.6428 68.000042 

1.8000 0.5091 523.0576 501.6840 13265.6235 228204.3765 68.000045 

1.9000 0.5281 523.0614 503.3741 13265.8857 228204.1143 68.000047 

2.0000 0.5464 523.0652 504.9277 13266.1433 228203.8567 68.000049 

2.1000 0.5640 523.0689 506.3564 13266.3958 228203.6042 68.000052 

2.2000 0.5809 523.0725 507.6705 13266.6431 228203.3569 68.000054 

2.3000 0.5972 523.0760 508.8797 13266.8848 228203.1152 68.000057 

2.4000 0.6128 523.0794 509.9927 13267.1208 228202.8792 68.000059 

2.5000 0.6279 523.0828 511.0172 13267.3509 228202.6491 68.000062 

2.6000 0.6423 523.0860 511.9607 13267.5751 228202.4249 68.000064 

2.7000 0.6562 523.0892 512.8297 13267.7932 228202.2068 68.000067 

2.8000 0.6695 523.0923 513.6302 13268.0054 228201.9946 68.000069 

2.9000 0.6824 523.0953 514.3678 13268.2115 228201.7885 68.000072 

3.0000 0.6947 523.0982 515.0475 13268.4117 228201.5883 68.000074 

3.1000 0.7066 523.1010 515.6741 13268.6059 228201.3941 68.000077 

3.2000 0.7179 523.1038 516.2516 13268.7942 228201.2058 68.000079 

3.3000 0.7289 523.1064 516.7841 13268.9767 228201.0233 68.000082 

3.4000 0.7394 523.1090 517.2751 13269.1535 228200.8465 68.000084 

3.5000 0.7495 523.1115 517.7279 13269.3247 228200.6753 68.000087 

3.6000 0.7593 523.1139 518.1455 13269.4904 228200.5096 68.000089 

3.7000 0.7686 523.1162 518.5308 13269.6506 228200.3494 68.000092 

3.8000 0.7776 523.1185 518.8862 13269.8057 228200.1943 68.000094 

3.9000 0.7862 523.1207 519.2140 13269.9555 228200.0445 68.000096 

4.0000 0.7946 523.1228 519.5166 13270.1003 228199.8997 68.000099 

4.1000 0.8025 523.1248 519.7957 13270.2403 228199.7597 68.000101 

4.2000 0.8102 523.1268 520.0533 13270.3754 228199.6246 68.000104 
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4.3000 0.8176 523.1287 520.2911 13270.5059 228199.4941 68.000106 

4.4000 0.8247 523.1305 520.5106 13270.6319 228199.3681 68.000109 

4.5000 0.8315 523.1323 520.7131 13270.7535 228199.2465 68.000111 

4.6000 0.8380 523.1340 520.9002 13270.8709 228199.1291 68.000114 

4.7000 0.8443 523.1356 521.0728 13270.9841 228199.0159 68.000116 

4.8000 0.8504 523.1372 521.2322 13271.0933 228198.9067 68.000119 

4.9000 0.8562 523.1388 521.3794 13271.1986 228198.8014 68.000121 

5.0000 0.8618 523.1402 521.5153 13271.3001 228198.6999 68.000124 

5.1000 0.8671 523.1417 521.6408 13271.3980 228198.6020 68.000126 

5.2000 0.8723 523.1430 521.7567 13271.4924 228198.5076 68.000129 

5.3000 0.8773 523.1444 521.8637 13271.5834 228198.4166 68.000131 

5.4000 0.8820 523.1456 521.9626 13271.6710 228198.3290 68.000134 

5.5000 0.8866 523.1469 522.0539 13271.7555 228198.2445 68.000136 

5.6000 0.8910 523.1480 522.1382 13271.8368 228198.1632 68.000139 

5.7000 0.8953 523.1492 522.2162 13271.9152 228198.0848 68.000141 

5.8000 0.8993 523.1503 522.2882 13271.9907 228198.0093 68.000144 

5.9000 0.9033 523.1513 522.3547 13272.0635 228197.9365 68.000146 

6.0000 0.9070 523.1524 522.4161 13272.1335 228197.8665 68.000148 

6.1000 0.9106 523.1533 522.4729 13272.2009 228197.7991 68.000151 

6.2000 0.9141 523.1543 522.5254 13272.2659 228197.7341 68.000153 

6.3000 0.9174 523.1552 522.5739 13272.3284 228197.6716 68.000156 

6.4000 0.9207 523.1561 522.6188 13272.3886 228197.6114 68.000158 

6.5000 0.9237 523.1569 522.6602 13272.4465 228197.5535 68.000161 

6.6000 0.9267 523.1577 522.6985 13272.5023 228197.4977 68.000163 
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SPESIFIKASI REAKTOR 

1. Spesifikasi Tube: 

Susunan pipa    : triangular pitch 

Nominal Pipe Size (IPS)  : 1 1/2 in 

Outside Diameter(OD)  : 1,5 in 

Inside Diameter(ID)   : 1.370 in 

Sch No    : 40 

Surface per lin ft 

Inside     : 0,393 ft2/ft 

Outside    : 0,359 ft2/ft 

Pitch     : 2.075 in 

Clearance    : 0.4150 in 

2. Menghitung Tebal Shell 

Dipilih material Stainless Steel SA - 316 Grade C karena cocok 

untuk tekanan 

tinggi. (table 13.1 Brownell 'n Young) 

Tekanan desain reaktor 

P     = 68 atm 

Allowable Stress (S)   = 13750 psi 

Efisiensi sambungan (e)   = 0,8 (double welded butt join) 

Faktor korosi (C)   = 0,125 inch 

Jari-jari tangki (ri)   = 30.55085 inch 
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𝑇 𝑠ℎ𝑒𝑙𝑙 =  
𝑃.𝑟𝑖

𝑓.𝐸−0,6 𝑃
 + C 

          =  
68 𝑥 30.15965

13750 𝑥 0,8−0,6 𝑥 68
 + 0,125 

  = 2,6807 inch 

Dipakai tebal shell standar 2 3/4 inch 

3. Menghitung Tebal Head 

Bentuk Head Eliptical, Dished Head 2 : 1(Elipzoidal) karena cocok 

tekanan tinggi. Digunakan bahan stainless steel SA-316 grade C 

Tekanan reaktor (P)   : 1199.5200 psi 

Allowable Sambungan (e)  : 0,8 (double welded butt joint) 

Faktor Korosi (C)   : 0,125 inch 

Jari-jari Tangki (ri)   : 30.55085 inch 

Tebal Head : 
𝑃.𝐼𝐷𝑠

2𝑓.𝐸−0,2𝑃
+ C 

  = 
68 𝑎𝑡𝑚 𝑥 30,15965

2 𝑥 13750 𝑥 0,8−0,2 𝑥 68 𝑎𝑡𝑚
 + 0,125 

  = 0,8767 inch 

Dipakai tebal head standar 1 inch 

4. Menentukan ukuran Bed Reaktor 

Diameter bed (D)  = 2,4819 m 

Panjang katalis (L)  = 4,150 m 

L/D = 2,97 
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Tinggi Bed 

= (L/D) x diameter bed 

= 2,97.2,4819 = 9,41 m 

Ruang kosong pada bagian atas shell  = 1m 

Ruang kosong pada bagian bawah shell   = 0,5 m 

Tinggi reaktor =panjang tube +2 tinggi head 

= 259,8427 + (2x 15,1800) in 

= 6,9856 m 

Tinggi reaktor keseluruhan = tinggi reaktor + tinggi head + tinggi dishead 

= (6,9856+0,3856 +0,3856)m 

= 7,3711 m 

5. Menghitung Ukuran Pipa 

a. Pipa pemasukan umpan reaktor 

Bahan carbon steel 

Kecepatan umpan  = 19934,1158 kg/jam x 2,2 lb/kg 

= 43855,0548 lb/jam 

Densitas umpan (𝜌𝑣) = 
𝑃.𝐵𝑀 𝑟𝑎𝑡𝑎−𝑟𝑎𝑡𝑎

𝑅𝑇
 

   =  
68 𝑥 25.2487

82,06 𝑥 523
  = 121,175 kg/m3 

BM Avg = 

62530,0632

96200,1971
(28) 𝑥 

3126,5031

96200,0971
(30)𝑥 

30543,5302

96200,0971
(18) 

  = 25,2487 
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Di  = 293 (G)0,53. 𝜌𝑣-0,37 

  = 293 (331,1814)0,53. 955,7812-0,31 

  = 19,7213 in 

Jadi digunakan pipa dengan ukuran = 20 in 

b. Pipa Pengeluaran Hasil Reaktor 

Bahan Carbon Steel 

Kecepatan hasil = 17011.5480 kg/jam 

Densitas umpan  = 
𝑃.𝐵𝑀 𝑟𝑎𝑡𝑎−𝑟𝑎𝑡𝑎

𝑅𝑇
 

   =  
67,93 𝑥 26,0787

82,06 𝑥 578,6493
 = 51.8233 kg/m3 

Di  = 293 (G)0,53. 𝜌𝑣-0,37 

  = 293 (5,5373)0,45. 48,8733-0,31 

  = 6.7768 in 

Jadi digunakan pipa dengan ukuran = 8 in 

6. Spesifikasi Baffle 

Jenis   : Segmental Baffle 

Baffle Space   : 0,75 x diameter shell 

: 0,75 x 61.1018 in = 45.8263 in 

Jumlah Baffle   : Panjang katalis/baffle space 

: 370,4724 in /45.8263 in = 8.08 

Dipilih jumlah baffle  : 9 

7. Volume Reaktor 

a. Volume Head 

V h   = 0,000049.Dshell
3 

= 0,000049 x (60,3193 in)3 

= 10,7539 in3 = 0.018 m3 
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b. Volume Badan Reaktor 

V b  = 
𝜋

4
. Dshell

2. L 

  = 
3,14

4
 x (60,3193 in)2 x 259,8427 in 

  = 742152,3768 in3 = 12,1617 m3 

c. Volume Total Reaktor 

V   = Vh + Vb 

= (0.018 + 12,1617) m3 

= 12,1617 m3 
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PROCESS ENGINEERING FLOW DIAGRAM
 PRA RANCANGAN PABRIK ETANOL DARI ETILEN DAN AIR

KAPASITAS 50.000 TON/TAHUN

Simbol Keterangan
Nomer Arus

Suhu
Tekanan

Control Valve

Arus Sinyal Listrik
Arus Proses

Arus Utilitas
TC Temperature Control
LI Level Indicator
FC Flow  Control

Alat Keterangan
T Tangki
V Vaporizer
SP Separator
C Kompresor

HE Heat Exchanger
FBR Fixed Bed Reactor
CP Kondensor Parsial
MD Menara Distilasi
CT Kondensor Total
RF Reflux
RB Reboiler

ACC Accumulator
P Pompa

EV Expansion Valve
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30
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LC

LC

TC

LC

FC

TC
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TC

TC

FC
TC

PC

FC

LC

FC

PC

FC

FC

Dowthorn A

FC

FC

UPL

10

30

9

1

PC

1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 11 12
ETILEN (C2H4) 14141.4141 14134.3434 7.0707 18157.5758 10606.0606 530.3030 10075.7576
ETANA (C2H6) 7.0707 0.3535 6.7172 0.6894 0.3535 0.0177 0.3359
AIR (H2O) 18181.8182 18181.8182 14290.9091 14290.9091 315.6566 13975.2525
ETANOL (C2H6O) 9943.4343 9943.4343 5997.4747 3945.9596

TOTAL 14148.4848 14134.6970 13.7879 18181.8182 18181.8182 42392.6086 24234.3434 6313.1313 17921.2121 10606.4141 530.3207 10076.0934

MASSA ARUS (KG/JAM)
KOMPONEN


