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BAB X 

TUGAS KHUSUS 

10.1 Pendahuluan 

Industri kimia merupakan industri yang mengolah bahan baku menjadi produk dengan 

memanfaatkan proses-proses kimia. Ethylene merupakan salah satu produk yang dihasilkan oleh 

proses kimia. Ethylene dari LNG dibuat dengan menggunakan proses cracking (perengkahan) 

yang terbagi menjadi tiga proses yaitu hydro cracking , thermal cracking (pyrolysis) , dan catalytic 

cracking (panda,2011) 

Proses Thermal cracking merupakan proses perengkahan dengan cara memanaskan bahan 

polimer tanpa oksigen. Ethane dan Propane dipanaskan hingga temperature 700C dengan tekanan 

3 atm sehingga terjadi proses perengkahan pada senyawa tersebut menghasilkan gas, Ethylene 

(C2H4) dan Hidrogen (H2) Reaksi perengkahan tersebut dapat dilihat pada persamaan 10.1 dan 

10.2 

                  C2H6(g)  C2H4(g) + H2(g)  (1)       

          C3H8(g)           C2H4(g) + CH4(g)  (2) 

Perancangan pabrik Ethylene harus mempertimbangkan ketersediaan lahan dan bahan baku, 

pemilihan proses dan peralatan yang digunakan serta pemasaran hasil produksi. Tahapan proses 

produksi Ethylene dari LNG meliputi, tahap persiapan bahan baku, persiapan bahan bakar, 

perengkahan, pendinginan, dan tahap pemisahan. Sebelum produksi berjalan, langkah awal yang 

terlebih dahulu dilakukan yaitu membuat rancangan peralatan proses yang digunakan. 

10.2 Ruang Lingkup Rancangan 

 Perancangan peralatan proses yang digunakan dalam produksi Ethylene, terdiri atas 

rancangan reactor, alat transportasi, perancangan alat perpindahan panas dan rancangan alat 

pemisah. Reactor adalah tempat terjadinya reaksi perengkahan dalam produksi Ethylene, alat 

transportasi padatan berupa Bucket elevator, alat perpindahan panas meliputi rancangan Cooler 

serta alat pemisah yaitu Destilasi. Rancangan lengkap peralatan proses dapat dilihat pada sub bab 

rancangan.  
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10.3 Rancangan  

10.3.1 Reaktor  

Fungsi : sebagai tempat terjadinya reaksi perengkahan Ethane dan Propane 

Tipe : silinder vertical dengan alas dan tutup elipsoidal 

Bahan  : Hight alloy steels (SA-240 Grade 304, 18 CR-8 Ni) 

 Gambar 10.1 reaktor 

  

Data : 

- Laju alir massa : 223740.059 kg/jam = 7E+06 kmol/jam 

- Densitas   : 960.67 kg/m3 

- Temperature   : 700 C 

- Tekanan   : 3 atm  = 44.088 psi 

- Waktu operasi  : 30 detik 

 

laju alir massa umpan, mb : 223691.7284 kg/jam 6772999 kmol/jam 

laju alir volumetrik umpan, Vb = m = 232.8497 m3/jam 

 densitas = 3.881667 m3/min 

  = 0.064694 m3/s 

konsentrasi umpan, Cao = mb = 29087.43 kmol/m3 

  vb       
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volume reaktor, Vr : 6985.491223 m3   

 20%    
maka Vr = 8731.864029 m3 2306697 Gallon 

 

     

 

 

Dimensi reactor . 

Reactor berbentuk silinder vertical dengan alas dan tutup berbentuk ellipsoidal 

Volume silinder Vs =      

  Vs =        

Volume head, Ve =    
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diameter  reaktor Dt  =   
Vr = Vs + 2 Ve  

Vr = 1,4404 *Dt^3  
Dt^3    = Vr  

 1.4404  
Dt^3    = 6062.110545  
Dt  = 18.23369211 m 

 59.82109709 ft 

 717.8604585 in 
 

 

 

tinggi reaktor, Hr = Hs + 2He      
tinggi silinder, Hs = 1,5 Dt 27.35053817 m tinggi head, He = 0,25Dt 4.558423 m 

 89.73164563 ft   14.95527 ft 

 1076.790688 in   179.4651 in 

tinggi reaktor, Hr = 36.46738423 m     

 119.6421942 ft     

 1435.720917 in     
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tebal dinding silinder, ts = 

 

   

   

   
P d = 42.6 psi 

R = 158.32 in 

S = 10.332 psi 

E = 0.85  
C = 0.002 in/thn 

n = 10 tahun 

   
ts  =       742.4261133 in 

  18.85766099 m 
 

tebal head, te   = 

 

   

   

= 745.7225342 in 

 18.94139025 m 

 18941.39025 mm 

diameter tube, Du = 0,0035 * Dt  

Du = 0.063817922 m 

 2.512511605 in 

maka dipilih tube ukuran :     
NPS : 1 in 0.375  
Sch No : 40    
OD : 1.315 in   
ID  : 1.049 in 0.026645 m 

a"  : 0.494 in2   
 

UD : 150 Btu/jam ft2 

L : 18.23369211 

X : 139.04 

Luas area A : 8.226529167 m2 

dipilih tinggi tube  standar  10 ft 3.048037 m 

     
maka Z = 80% dt tinggi tube : 8 ft 2.43843 m 
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jumlah tube, Nt : 139.04     

 2.438429651     

Nt = 57.020304 buah = 57 

buah 

tube 
 

mendesain tube       
panas air pendingin, Q   = 410071690 kj/jam     

Asumsi UD =                                15 - 75 Btu/hr Ft2 0F              ( Tabel 8, D.Q Kern ) 

UD   = 70 BTU/hr ft2 F    
Zc  = 2.438429651 m     
panjang pipa(tube), L  = 3.048037064 m     
luas penampang, a"  = 0.494 in 2     
 

susunan pipa trianguler   

   
tebal pipa = (OD-ID)   

  2   

t p = 0.133 In 
 

pitch,Pt = 1,25 x OD     
pitch,Pt = 1.64375 in    

      
clearance, C = Pt- OD     
C= 0.32875 in    

      
Shell      
diameter shell = diameter reaktor  = 18.23369 m 169.9004866 13.03459 

      
jarak buffle,B  = Dshell *0,3     
B =  5.4701076634 m    

 215.3581376 in    

      
area peerpan dlm shell = 

 

  

   
A  = 1.042918519 in2    
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10.3.2 Cooler  

Fungsi   : Mendingikan air proses yang di alirkan ke mixer 

Tipe   :  Sheel and Tube Heat Exchanger 

Jumlah   : 1 unit  

Bahan Kontruksi : Carbon steel  

  

                         Gambar 10.2 Cooler 

1. Data         

Fluida Panas C2H4, CH4 , H2    

Laju alir massa masuk 223691.7 kg/jam 493150.785 lb/jam 

Temperatur masuk (T1) 700 c 1292 F 

Temperatur keluar (T2) 500 c 932 F 

     

Fluida Dingin Cooling water    

Laju alir massa masuk 470241303.75 kg/jam 1036693978 lb/jam 

Temperatur masuk (t1) 25 c 77 F 

Temperatur keluar (t2) 100 c 212 F 

 

2. LMTD (Log Mean Temperature Difference)     

Fluida Panas (F) Temperatur  Fluida Dingin (F) Selisih   

1292 Tinggi 212 1080 ΔT2 

932 Rendah 77 855 ΔT1 

 

 

LMTD =  963.1237007 
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Faktor koreksi LMTD  
 

   

 2.666666667 

  
 

   

 0.111111111 

 

Maka dari gambar 21 D.K. QERN didapatkam faktor koreksi adalah sebagai berikut: 
 

  1.5   

    

Temperatur kalorik (Tc dan tc)   
 

     

    

Tc =   1112 F  

    

    

tc = 144.5 F  

    

    

ΔT LMTD =  1444.685551 F  
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3. Menentukan luas area perpindahan panas (A)      
 

       

      

      

Dari tabel 8 D.Q. KERN maka didapatkan koefisien perpindahan panas sebesar:   

Ud =  150 Btu/jam ft^2 F    

Q =  470241303.75 kkal/jam 1865917493 Btu/jam  
A =  8610.48963 ft^2    

 nilai A > 200 ft2 maka tipe heat excanger yang digunakan adalah Shell and Tube. (DQ Kern 

Hal - 103) 

 

4. Spesifikasi Shell and Tube        
HE dirancang dengan menggunakan tube 1 in dengan 15 ft, maka dari tabel 10 D.Q.KERN 

diperoleh data sebagai berikut: 

OD (in) A" (ft2) BWG L (ft)   
1.9 0.422 18 25   

      
5. Menentukan Jumlah Tube        
 

       

      
Nt =  816.1601545     

 817 buah    
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Dari tabel 9 D.Q.KERN, untuk jumlah tube  didapatkan spesifikasi perangcangan HE sebagai 

berikut: 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Shell side Tube side (Tabel.10 DQ kern) 

Diameter dalam (ID) 25 Diameter dalam (ID) in 1.4 

Baffle space (B)=0,4xID 10 Diameter luar (OD) in 1.5 

Passes (n) 6 BWG 18 

    Pitch (Pt) 1.75 

    Passes (n) 6 

    Panjang (ft) 25 

    Panjang (m) 7.62195122 

    Jumlah Tube (N) 817 
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Shell, Fluida Dingin      

6. Flow Area    

B =  6 1/9 in  
Clearence (C')=Pt-OD 0.25 in  

 

     

    
α ' shell = 0.129201389 ft^2  

    
7. Mass Velocity    
 

     

    
W 470241303.75 kg/jam  

 1036693978 lb/jam  
α ' shell = 0.129201389 ft^2  

Gs =  8023860944 lb/ft^2 jam  

    
8. Bilangan Reynold    

Pt^2 =  1.5625 in^2  
 

OD^2 =  
 

1 in^2  

    

    

    
Ds =  0.99044586 in  

 0.08250414 ft  
 

µ =  
 

1 Cp  

 2.4191 lb/ft.h  

    
Re s  =  273656214.2   

    
9. Nilai Jh    
Dari gambar 24 D.Q.KERN maka didapatkan nilai Jh sebagai berikut: 

Re s  =  273656214.2   
Jh =  25    
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10. Tc 
    

    

    
Tc= 240.8 F  

Cp =  0.9 btu/lb F Fig 2 Hal 804 

T (F) k (btu/jam ft F)   

32 0.93   

240.8 x   

86 0.356   

x =  -1.289466667   
 

k =  
 

-1.289466667 btu/jam ft F 
Table 4 Hal 801 

 -0.562814083   

    

11. Pencarian ho    
 

     

    

    

h0 =  219.9071461 btu/jam ft^2  
 

12. Clean overall coefficient, Uc  
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Uc =  178.5227036 btu/jam F 

   

13. Faktor Pengotor, Rd   
 

    

   

Rd =  -0.001601528  
 

14. Pressure Drop pada Shell 

 

   

 

Re s =  273656214.2   

f =  0.0016 DARI FIG 29 hal 389  

S =  1 Fig 6 Hal 809  

Ds =  0.08250414 ft  

Gs =  8023860944 lb/ft^2 jam  

Gs^2 =  6.43823E+19   

TEMPERATUR DINDING   

hio =  948.627451 btu/jam F  

ho =  219.9071461 btu/jam ft^2  

Tc = 240.8 F  

tc = 108.5 F  

   
 

   
 

Øs =  1 lb/ft h  

 

    

 

   
 

N =  8   

L =  4.573170732 m  

B =  6.1   

 

    

 

 8.74970012   

 

Maka; 
   

 

   
 

   
 

   
 

   
 

ΔPs =  17266703.66 psi  

Pressure drop kecil dari 2 psi, maka spesifikasi dapat diterima  
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Tube, Fluida Panas       

6. Flow Area    

 

a´ =   
 

0.594 in^2  

    

    
at =  0.0391875 ft^2  

   0.785 

    
7. Mass Velocity    

W 223691.7 kg/jam  

 493150.7845 lb/jam  
 

at =  
 

0.0391875 ft^2  

    

    
gt =  12584390.04 lb/ft^2 jam 

    
8. Bilangan Reynold    

Dt =  0.87 in  

 0.072471 ft  
µ =  1 Cp  

 2.419 lb/ft.h  
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Re t =  377016.6723   

9. Nilai Jh     

Dari gambar 24 D.Q.KERN maka didapatkan nilai Jh sebagai berikut: 

Re t  =  377016.6723    

Jh =  98    
 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

  

10. Tc     
 

     

    

Tc= 108.5 F  
Cp =  1 btu/lb F Fig 2 Hal 804 

T (F) k (btu/jam ft F)   

32 0.93   

108.5 x   

86 0.356   

x =  0.116833333   
 

k =  
 

0.116833333 btu/jam ft F 

 6.901569187   
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11. Pencarian hi   
 

    

   

   

hi =  1090.37638 btu/jam ft^2 

   

Koreksi hio ke permukaan OD  
 

    

   

hio =  948.627451 btu/jam F 

 

14. Pressure Drop pada Tube     

Re t =  377016.6723    

f =  0.00025 DARI FIG 29 hal 386 

S =  1 
Fig 6 Hal 809 

 

  
Dt =  0.072471 ft   

Gt =  12584390.04 lb/ft^2 jam  
Gt^2 =  1.58367E+14 lb/ft^2 jam  

n =  4    

L =  15 ft   

µ =  2.419 lb/ft h   
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Øt =  1 lb/ft h  
 

Maka; 
    

    

    

    

ΔPt =  627.9438949 psi  

    

Gt =  12584390.04 lb/ft^2 jam 

 dari FIG 27 hal 837 diperoleh  
 

  

 

  

  0.028  

    

    

    

    

ΔPr =  0.448 psi  

    
 

  628.3918949 psi  
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10.3.3 Distilasi H2 

  

Distilat 

komponen BM 

Massa 

(kg/jam)  

Mol 

(kmol/jam) 

% 

berat 

% 

mol 

Densitas 

(kg/m3) x/bm 

Viskositas 

(Cp) x/μ μmix Bm camp densitas 

                    (Cp) (kg/kmol)   

CH4 16.04 0.0 0.0 0.0 0.0 117.1 0.0 0.8 0.0 0.7 2.0 0.0 

C2H6 30.09 0.0 0.0 0.0 0.0 325.2 0.0 0.9 0.0     0.0 

C3H8 44.11 0.1 0.0 0.0 0.0 491.3 0.0 0.8 0.0     0.0 

C2H4 28.06 39.0 1.4 0.0 0.0 369.1 0.0 0.9 0.0     0.0 

H2 2.02 75018.5 37137.9 1.0 1.0 395.6 0.5 0.7 1.5     395.6 

                        0.0 

SUB 
TOTAL   75057.6 37139.3 1.0 1.0   0.5   1.5     395.6 

 

 
 
 
 
 
 
 
 
umpan 
masuk             

komponen BM 

Massa 

(kg/jam)  

Mol 

(kmol/jam) 

% 

berat 

% 

mol 

Densitas 

(kg/m3) x/bm 

Viskositas 

(Cp) x/μ 

μmix Bm camp densitas 

(Cp) (kg/kmol)   

CH4 16.04 0.00 
3.56731E-

29 0.000 0.000 117.114 
5.E-

34 0.806 9.E-33 

0.65 2.05 

0.00 

C2H6 30.09 0.00 0.00 0.000 0.000 325.163 
4.E-

24 0.907 1.E-22 0.00 

C3H8 44.11 145.01 3.29 0.002 0.000 491.302 
4.E-

05 0.829 2.E-03 0.04 

C2H4 28.06 1243.55 44.32 0.016 0.001 369.143 
6.E-

04 0.854 2.E-02 0.44 

H2 2.02 75769.45 37509.63 0.982 0.999 395.641 
5.E-

01 0.652 2.E+00 395.14 

                        0.00 

SUB 
TOTAL   77158.01 37557.23 1 1   

5.E-
01   2.E+00     395.62 
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Bottom 

komponen BM 

Massa 

(kg/jam)  

Mol 

(kmol/jam) 

% 

berat 

% 

mol 

Densitas 

(kg/m3) x/bm 

Viskositas 

(Cp) x/μ 

μmix Bm camp   

(Cp) (kg/kmol) densitas 

CH4 16.04 0.0 0.0 0.0 0.0 117.1 0.0 0.8 0.0 0.8 5.0 0.0 

C2H6 30.09 0.0 0.0 0.0 0.0 325.2 0.0 0.9 0.0     0.0 

C3H8 44.11 145.0 3.3 0.1 0.0 491.3 0.0 0.8 0.1     3.9 

C2H4 28.06 1204.5 42.9 0.6 0.1 369.1 0.0 0.9 0.7     37.9 

H2 2.02 750.9 371.8 0.4 0.9 395.6 0.2 0.7 0.5     351.9 

SUB 
TOTAL   2100.4 418.0 1.0 1.0   0.2   1.3     393.7 

 

MAKA    

F  = 37557.2 Kmol/jam 

D  = 37139.3 Kmol/jam 

   

R = 1.44  
 

Ln  = R x D  
L n   = 53468.1 kmol/jam 
L  = 108058  
Vn =  Ln + D  
Vn = 90607.4 kmol/jam 

 

Lm = Ln + F   Vm = Lm – B 

Lm = 91025.3 kmol/jam  Vm = 90607.4 

L    = 457430     

F  = D + B     

B  =  F – D     

B  = 417.963 kmol/jam    
 

rectifying    

P  = 1 atm  
R = 0.082 m3.atm/kmol.K 

T  = 469.15 K  
 

stripping   

P  = 1 atm 

R = 0.082 m3.atm/kmol.K 

T  = 533.15 K 
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perkiraan 
D kolom       

       

V = 183115 KG/jam  V  = 455329 KG/jam 

 168098,79 lb/jam     
 

 

 

 

 

 

 

 

Diameter asumsi 2.2 m 

   

T kolom = 228 C 

αavg  = 0.46522  

μcamp  = 0.65  

αavg x μcamp  = 0.30461  
Efesiensi (η) = Eo =  32%  
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PLATE ACTUAL, Nact   

s  = 1 dr neraca massa 
 

Nact 

=  s 
    

   Eo    

Nact  = 3.125   
 

feed plate = 
sr  = 1 

Sv =  

 

   

Sr 
 

       Eo 
Sv = 3.125 

 

feed plate pada plate ke 7   

     

flow rate rectifying     

vapour     

R   = 1.44    

L    = 108058 KG/JAM 30.01605817 Kg/s 

V   = 183115 KG/JAM 50.86539671 kg/s 

 

Laju alir volum, Qv  = V  

 

 

ρv 
  

Qv = 0.12856 m3/s 

 

liquid   

QL =  L  

 ρL  

   

QL = 0.07625 m3/s 
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parameter aliran (Flv)   

 

 

   

   

Flv = 0.59158  
 

Kapasitas uap (Csb)   
 

 

 

csb    = 0.06 m/s 

 

 

 

 

 0.052 m/s 

 

pemilihan tray       

Digunakan single cross flow tray dengan segmental Downcomer.  
single cross flow tray digunakan untuk laju alir liquid 50-500 g.p.m  
(0.003-0.03 m/s)       
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Untuk jenis tray ini mempunyai 

konfigurasi : 

Process Plant Design, Harker, 

hal 180   

Area downcomer (Ad) = 0.12 At       

Weir length (Lw) = 0.77 Dt       

Net area (An) = 0.88 At       

Weir height (hw) = 50 mm      

Hole diameter = 0.1875 in = 4.6725 mm 

(Diameter 

lubang) 

Tray thickness = 0.074 in = 1.88 mm   
 

f. Diameter tower, Dt    

Dipilih desain floading,         (F*)   = 80% (asumsi)   

Un* = F* x Um (Pers 6-25, Harker hal 175) 

 = 80% x 0.052 m/s 

 = 0.0416 m/s   
 

Area menara, At   

At = Qv  

  0.88 x Un*  

 = 0.12856485 m3/s 

  0.036608 m/s 

 = 3.51193305 m2 

 

Ad         = 0.12 At 

Ad         = 0.12 3.5119 

Ad         = 0.421431967 m2 

 

Diameter Menara, Dt 

 

   

Dt = 4.At    ^0.5  

  π  

 = 2.11513595 m 

 = 6.9376459 ft 
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1 m 3.28 ft   

 

     

harker hal 

103 

     

     

     

     

     

     
 

Luas Penampang menara, At  
At = 1 πDt^2 

  4  

 = 3.51193305 m2 

 

g. Tabulasi area menara       

Tower area, At = 3.51193305 m2      

Downcomer area, Ad = 0.12 At = 0.42143 m2    

Net area, An(Aa+Ad) = 0.88 At = 3.0905 m2    

Active area, Aa = 0.76 At = 2.66907 m2    

Hole area. Ah = 0.1 At = 0.35119 m2 (Pers 6-27, Harker hal 175) 

 

h. Flooding check, F    

Un = Qv (Pers 6-28, Harker hal 176) 

  An    

 = 0.12856485 m3/s   

  3.09050109 m2   

 = 0.0416 m/s   

      

F = F*(Un/Un*)    

 = 80%    
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i. Perhitungan entrainment      

Untuk Flv          = 

0.5

916        

          F             = 

80

%        
 

          

    

Process Plant Design, Harker, 

Fig 6-4, hal 167 

    

Dari Fig 6-4 diperoleh 

fractional entrainment :   

   

ψ              
= 

0.00

15    

         

    

Maka, Total entrainment 

(e) yaitu :   

    

e               

= ψL    

     1-ψ    

    

e               

= 

0.00

15 

30.0160

5817   

      0.9985   

    

e               

= 

0.04

51 kg/s   

         

         

         

         

         

         

j. Perhitungan pressure 

drop tray   
Hole velocity, 

Vh      

Vh = Qv    

  Ah    

 = 

0.12856

485 

m3

/s   

  

0.35119

331 m2   

 = 0.36608 m/s           
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Tebal Tray = 0.074 = 

0.39

467  

Diameter Hole 0.1875    

      

Hole area = Ah    

Active Area  Aa    

 = 

0.35119

331    

  

2.66906

912    

 = 

0.13157

895    

      
Gross % free area 

(Ah/At)     = Ah    

  At    

 = 

0.35119

331    

  

3.51193

305    

 = 10%     

         
Maka didapatkan 

harga (1/Cvo)^2 = 1.7  

    

Process Plant Design, Harker, Fig 6-8, hal 172 
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Process Plant Design, Harker, Fig 6-8, 

hal 172     

         

   

(Pers 6-9, 

Harker hal 176)    

ΔP dry          

=        

         

ΔP dry          

= 

5.0

8 

395.64

00103 0.134 1.7     

  

393.67

17004       

ΔP dry          

= 

1.1

631 cm        

         
 

Areated liquid 

drop, ha        

 

(Pers 6-32, Harker hal 

176)      

         

         

Fva = 

0.1285

6485 

19.890

7016      

  

2.6690

6912       

Fva = 

0.9581

0369 m               

         
 

Aeration factor, Φp =  0.78 Process Plant Design, Harker, Fig 6-9, hal 173 

froth density, Φ  = 0.43     

Process Plant Design, Harker, Fig 6-9, hal 173   
 

Tinggi liquid menguap diatas weir, how     

        

        

        

        

how = 66.6 0.0762 m3/s    

   1.6287 m    

 = 8.563194952 cm     
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Weir height, 

hw       

hw = 50 mm (Harker hal 180)   

 = 5 cm     

        

Aerated liquid drop, ha  (Pers 6-12, Harker hal 176)  
ha = Φp (0,1 hw + how) 

   

 = 0.78 9.0632     

 = 7.069292063 cm     

        

Total tray pressure drop, Pt      

PT = P dry + ha 
(Pers 6-33, Harker hal 

176) 

 = 1.163136402 + 7.069292063 cm   

 = 8.232428464 cm     
 

 

 

 

 

 

 

 

 

k. Down comer residence time, Vd       

 (Pers 6-35, Harker hal 177)       

          

          

Vd 
= 

30.016058

2 kg/s       

  

0.4214319

7 

395.640

01       

 
= 

0.1800221

6 m/s       

          
Vd (kecepatan aliran di downcomer area)       
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Residence 

time 
= 

Tray 

spacing  (Pers 6-36, Harker hal 177)    

  Vd        

 = 0.46 m       

  

0.1800221

6 m/s       

 
= 

2.5552409

1 sekon 

Memenuhi syarat karena besar 

dari 3 detik   

        

          

          

          

I. Liquid gradience,       
1/. Tinggi froth pada tray, 

hf      

 

(Pers 6-37, Harker 

hal 177) 

 

      

        

        

hf = 7.06929206 cm     

  0.44      

 = 16.0665729 cm 0.16067 m 160.6657287 mm 

 
 

      

2/. Hodraulic radius, Rh      

 

(Pers 6-40, Harker 

hal 177) 
 

  

     

     

Df = 1.62865468 + 2.11514    

   2     

 
= 

1.87189531 

 

m 
     

        

 (Pers 6-39, Harker hal 177)     

        

        

Rh = 0.16066573 + 1.8719 m   

  0.32133146 + 187.19    

 = 0.0108397 m     
 

3/. Velocity of aerated mass, Uf    

Φ = froth density = 0.43 Process Plant Design, Harker, Fig 6-9, hal 173 

UNIVERSITAS BUNG HATTA



136 
 

 
 

 

       

 (Pers 6-41, Harker hal 178)   

      

Uf = 100 0.07624642    

  0.16066573 0.43 1.8719  
Uf = 58.9584696 m/s   

      

4/. Renold modulus, Reh    
 

   (Pers 6-43, Harker hal 178)   

      

      

Reh = 0.0108397 58.9584696 393.672  

   0.00065476   

 = 384252.08    
 

5/. Faktor friksi, f   

f = 

0.2

3  
Process Plant Design, Harker, Fig 6-10, hal 174 
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6/. Perhitungan liquid gradience, Δ     

Lf = 0.77 Dt     

 = 0.77 2.11513595  

 = 1.62865468 m 

    

  (Pers 6-41, Harker hal 178) 

    

    

Δ = 100 0.23 3476.1 1.6287   

   0.0108397 981    

 = 12245.1209 cm     

        
 Asumsi clearance,       

 C' = 38 mm    

 Ada = C' x Lw     

  = 0.038 1.628655    

  = 0.061888878 m2    

        

 hda = 16,5 (QL/Ada)2  (Pers. 6-19 hal 174. Backhurst  
  = 16.5 0.076246    

    0.061889    

  = 16.5 1.517797    

  = 25.04365159 cm    

        

 hde = PT + hw + how + Δ + hda    

  = 8.232428464 0.5 8.56319 12245.12093 25.0437 
  = 12287.4602 cm    

        

 tinggi areal liquid = hde / φP     

  = 12287.4602 = 15753.2 cm  

   0.78     

        

m Tinggi Kolom, H      

 H = ( N act x Plate Spacing) + (N act x tebal plate)  

  = 3.125 0.46 + 3.125 0.00188 
  = 1.4375 + 0.00588   

  = 1.443375 m    
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n Tebal dinding kolom, t     

 Bahan konstruksi : Stenlis steel      

  
 
 

      

   (Peters, hal 537)     

        

 P = 14.696 Psia    

 D = 2.115135946 m = 83.27290219 in 
 R = 41.6364511 in    

 c = 0.002 
in/tahun x 10 

thn 
= 0.02 in 

 S = 13700 psia pada T 446 oF 
 E = 85%     

        

 t = 14.696 41.63645    

   11645 - 8.8176   

  = 611.8892853     

   11636.1824     

  = 0.072585054 in = 0.001843664 m 
        

 OD kolom = ID + 2 t     

  = 2.115135946 + 0.00369   

  = 2.118823274 m    
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10.3.4 Bucket elevator 

 

 

 

 

 

 

untuk menentukan kapasitas dari bucket dapat dilihat dari tabel    

        
 

         

        

        

        

        

        

        

        

        

        

        

        

        

        

        

        

        

        

        

        

         

       

        

        

        

        

fungsi :  untuk mengangkut batu bara ke furnace  

jenis :  vertical belt elevator  
bahan :  karbon steel    

tekanan :  1 atm 

temperatur :  30 C  

laju alir umpan: 11.8 kg/jam 

faktor keamanan :  20%  
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untuk desain bucket dapat dilihat dari tabel      
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desain bucket elevator dapat dilihat gambar :  
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penentuan besar hopper.     
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