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Dosen Pembimbing : Totok Ruki Biyanto, Ph.D. 

Abstrak 

Kolom distilasi konvensional yang digunakan di industri saat ini 

merupakan salah satu peralatan yang membutuhkan penggunaan 

energi yang tinggi di kondenser dan reboiler nya, oleh karena itu 

diperlukan optimisasi kolom distilasi Petlyuk dengan metode yang 

tepat. Penelitian pada tugas akhir ini bertujuan untuk merancang 

kolom distilasi Petlyuk berdasarkan metode shortcut, modifikasi 

shortcut, dan VLE. Masing-masing dari ketiga metode tersebut 

digunakan untuk menentukan parameter desain kolom distilasi 

seperti letak optimal feed tray, jumlah tray, dan actual reflux ratio, 

serta perhitungan Total Annual Cost (TAC). Algoritma optimisasi 

stokastik yang digunakan yaitu Imperialist Competitive Algorithm 

(ICA), Particle Swarm Optimization (PSO), Genetic Algorithm 

(GA), dan Duelist Algorithm (DA). Melalui hasil yang telah 

didapatkan, perancangan kolom distilasi Petlyuk menggunakan 

metode short cut, modifikasi metode short cut, dan VLE berturut-

turut dapat mengurangi TAC 16,37%, 19,82%, 26,54% per tahun. 

Sehingga hasil yang paling baik ditunjukkan oleh metode VLE 

yang kemudian di optimisasi menggunakan GA, ICA, PSO, dan 

DA berturut-turut dapat mengurangi TAC sebesar 48,66%, 

42,31%, 37,92%, dan 46,62% per tahun dari desain kolom distilasi 

konvensional. Menurut hasil perhitungan tersebut, metode VLE 

yang dioptimisasi GA dapat mengurangi TAC paling besar.  
Kata Kunci : Petlyuk, shortcut, modifikasi shortcut, VLE, 

optimisasi algoritma stokastik  
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OPTIMIZATION OF 4 PRODUCT PETLYUK 

DISTILLATION COLUMN DESIGN FOR NATURAL GAS 
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ABSTRACT 

Abstract 

The conventional distillation column in industrial plant is one of 

the equipment that requires high energy usage in the condenser 

and reboiler, so it is necessary to optimize the distillation column 

using the right method. Research on this final project aims to 

design the Petlyuk distillation column based on shortcut method, 

shortcut modification, and VLE. Each of the three methods is used 

to determine the distillation column design parameters such as the 

number of trays, the optimal feed tray, and the actual reflux ratio, 

as well as the calculation of Total Annual Cost (TAC). The best 

results of the three methods are optimized using stochastic 

optimization algorithms, namely Genetic Algorithm (GA), 

Imperialist Competitive Algorithm (ICA), Particle Swarm 

Optimization (PSO), and Duelist Algorithm (DA). Through the 

results obtained, the design of the Petlyuk distillation column using 

the short cut method, short cut modification method, and VLE can 

reduce TAC by 16,37%, 19,82%, 26,54%per year. So the best 

result shown by VLE method which then in optimization using GA, 

ICA, PSO, and DA can reduce TAC by 48,66%, 42,31%, 37,92%, 

and 46,62% years from conventional distillation column design. 

According to these calculations, GA-optimized VLE method can 

reduce the largest TAC. 

Keywords  :  Petlyuk, shortcut, shortcut modification, VLE, 

stochastic optimization algorithm 
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BAB I  

PENDAHULUAN 

1.1 Latar Belakang 

Kebutuhan dunia akan energi primer terus meningkat dan para 

ahli masih kesulitan untuk menemukan sumber energi baru, 

sehingga dapat dipastikan sumber energi hidrokarbon masih 

memegang peran dominan di masa yang akan datang. Selain itu, 

isu perubahan iklim menyebabkan permintaan gas alam sebagai 

sumber energi hidrokarbon yang paling bersih semakin meningkat. 

Dari sumur produksi, gas alam merupakan campuran dari fraksi-

fraksi hidrokarbon seperti metana, etana, propana, butana, pentana 

dan fraksi-fraksi yang lebih berat. Fraksi-fraksi pada gas alam 

dipisahkan pada proses fraksinasi yang terdiri dari kolom de-

ethanizer, de-propanizer, dan de-butanizer yang umumnya disebut 

Liqufied Petroleum Gas Plant Facility (LPGPF). 

Proses fraksinasi pada Liqufied Petroleum Gas Plant Facility 

(LPGPF) terjadi pada kolom distilasi. Kolom distilasi merupakan 

salah satu unit operasi yang paling krusial perannya dalam suatu 

plant pengolahan crude oil atau gas alam dikarenakan menentukan 

kualitas produk dan paling banyak membutuhkan energi. 

Pemisahan yang berlangsung di dalam kolom distilasi disebabkan 

oleh panas yang ditambahkan ke reboiler menyebabkan aliran uap 

yang diproduksi di reboiler naik melalui kolom dan mengalami 

kontak dengan aliran cairan dari umpan dan kondensor yang 

mengalir ke bawah kolom. Permasalahan utama yang terdapat pada 

proses distilasi adalah pemakaian energi yang tinggi. Kolom 

distilasi mengkonsumsi sejumlah energi yang besar, sekitar 50% 

kebutuhan energi industri digunakan sebagai pendinginan dan 

pemanasan pada kolom distilasi . Kolom distilasi mengkonsumsi 

banyak energi untuk mengubah campuran fluida dengan fase cair 

ke uap dan mengubah uap kembali menjadi cair pada kondensor. 

Dengan kebutuhan energi sebesar itu, menyebabkan biaya 

produksi yang digunakan pada kolom distilasi juga semakin besar. 

Hal ini dikarenakan adanya tahapan evaporasi dan kondensasi 

didalamnya. Pada umumnya, lebih dari 50% panas yang 

didistribusikan pada sebuah plant digunakan untuk mensuplai 
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kebutuhan dari reboiler pada proses pemanasan atau tahapan 

evaporasi di kolom distilasi [1]. Sementara itu, penambahan energi 

panas pada bagian bawah kolom distilasi akan digunakan untuk 

menguapkan cairan menuju bagian atas kolom distilasi dan uap 

tersebut akan terkondensasi, atau disebut dengan tahapan 

kondensasi. Humphrey [2] memperkirakan terdapat sekitar 40.000 

kolom distilasi di Negara Amerika Serikat dan 90% dari kolom 

tersebut digunakan dalam proses pemisahan dan fraksinasi atau 

penyulingan dan membutuhkan biaya hingga sekitar 8 miliar US$. 

Berdasarkan data dari Mix [3], Soave & Feliu [4] sistem kolom 

distilasi di Negara Amerika mengkonsumsi sekitar 3% dari total 

konsumsi energi, nilai ini setara dengan 2.87x1018 J (2.87 million 

TJ) per tahun, atau untuk konsumsi daya sebesar 91 GW, atau 54 

juta ton minyak mentah. Sehingga sebagian besar penelitian yang 

dilakukan pada kolom distilasi bertujuan untuk mengurangi 

konsumsi energi. 

Penelitian tentang peningkatan performansi kolom distilasi 

paling banyak dilakukan dengan merancang algoritma 

pengendalian kolom distilasi. Meskipun demikian, penelitian 

terhadap perancangan maupun kondisi operasi dari kolom distilasi 

juga harus terus dikembangkan karena hal ini berdampak besar jika 

dilihat dari sudut pandang ekonomi.  

Penelitian tentang metode desain shortcut biasa digunakan 

untuk menentukan ukuran kolom dan kebutuhan energi minimum 

dalam proses fraksinasi pada kolom distilasi. Metode ini bertujuan 

untuk menganalisa titik pemasangan feed dengan tray pada kolom 

distilasi dan menentukan energi minimum yang dibutuhkan dari 

perhitungan tray [5]. Namun, desain konfigurasi kolom distilasi 

yang digunakan dalam perancangan ini masih konvensional.  

Kemudian pada penelitian selanjutnya oleh [6], desain kolom 

distilasi dengan konfigurasi thermally coupled distillation column 

dibuktikan dapat menghemat biaya energi dan capital jika 

dibandingkan dengan kolom distilasi tradisional. Desain ini 

memiliki derajat kebebasan (degrees of freedom) yang banyak. 

Jumlah tray pada tiap kolom section dapat menentukam basis 

operasi dan spesifikasi produk. Prosedur dalam metode ini tidak 

lepas dari peran interlinking tray yang disimulasikan pada 
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rigorous. Persamaan yang digunakan adalah Fenske-Underwood-

Gilliland untuk menghasilkan reflux ratio aktual, jumlah tray, dan 

lokasi penempatan setiap feed tray.  

Penelitian ini dilengkapi oleh [7] yang dalam mendesain 

kolom distilasi dengan fully thermally coupled distillation column 

haruslah mempertimbangkan keuntungan dalam hal biaya energi 

dan biaya capital, serta membandingkannya dengan kolom distilasi 

konvensional. Teori yang digunakan dalam metode ini didasarkan 

utamanya pada flow rate (liquid dan vapor) pada setiap kolom 

section dan konstanta keseimbangan komponen (K-value) 

menggunakan metode shortcut.  

Penelitian dalam mendesain kolom distilasi terus 

berkembang, hingga pada proses pemisahan multi komponen yang 

diperlukan adanya suatu metode dalam menentukan desain 

geometri dari proses pemisahan. Desain geometri proses 

pemisahan ini ditentukan oleh jumlah tray atau stage yang 

digunakan, penentuan feed tray, tray untuk keluaran distillate 

product, tray untuk keluaran side product dan tray untuk keluaran 

bottom product [8].  

Penelitian yang terbaru adalah penerapan metode shortcut 

ditambah dengan simulasi rigorous dalam kondisi non-ideal yang 

dapat diaplikasikan di industri. Metode ini memungkinkan untuk 

menentukan mass balance dan termodinamika dari proses 

pemisahan dan dari nilai minimum reflux. Didasarkan pada nilai 

reflux minimum, desain preliminary dapat ditentukan dan 

disimulasikan terlebih dahulu menggunakan sebuah simulasi 

rigorous. Dari hasil simulasi rigorous ditunjukkan bahwa metode 

ini memberikan hasil pendekatan yang lebih baik dibandingkan 

dengan metode  shortcut. Metode ini memberikan spesifikasi untuk 

membangun segmen produksi untuk setiap keluaran, agar sesuai 

dengan komposisi yang diinginkan dan dipertimbangkan pula 

biaya energi dan efisiensi [9], Hal yang terpenting dalam 

mendesain stage adalah minimum number of trays. Konfigurasi 

desain Petlyuk yang dioptimasi menggunakan Duelist Algorithm 

(DA) memiliki fungsi objektif meminimalkan Total Annual Cost 

(TAC). Saving maksimum sekitar 34,38% dihasilkan pada saat 
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actual number of tray pada prefractionator dan pada main column 

adalah 3 dan 109 [10]. 

Dari beberapa penelitian tersebut, desain konfigurasi kolom 

distilasi yang banyak diteliti adalah tentang Thermally Coupled 

Distillation (TCD) yang telah berkembang sejak 20 tahun yang 

lalu. Hal ini dikarenakan desain konfigurasi tersebut telah terbukti 

dapat menghemat penggunaan energi secara signifikan, yaitu 

berkisar antara 10-40% dari desain kolom konvensional[11]. 

Thermally Coupled Distillation (TCD) pertama kali ditemukan 

oleh Wright pada tahun 1946 [12] dan dibuktikan secara teoritis 

oleh Petlyuk pada tahun 1965 [13].  

Petlyuk menyatakan bahwa penggunaan proses fraksinasi 

beruntun menggunakan desain konvensional dapat mengakibatkan 

ketidakefisiensian dari segi thermodynamic irreversibility selama 

proses mixing pada stream feed, top, dan bottom dari kolom 

distilasi. Proses remixing dapat terjadi dalam proses pemisahan 

campuran yang terdiri lebih dari dua komponen. Berdasarkan teori 

yang telah dirumuskan oleh Petlyuk, ketidakefisiensian tersebut 

dapat diatasi dengan menghilangkan heat exchanger dan 

menyusun thermal coupling antar kolom. Jika heat exchanger 

dihilangkan, maka liquid reflux didapatkan dari stream yang 

berasal dari kolom lain. Dengan cara inilah, penghematan 

konsumsi energi dapat dilakukan. Di sisi lain, hal ini juga dapat 

menghemat biaya capital cost dari heat exchanger tersebut. Suatu 

desain Fully Thermally Coupled (FTC) hanya akan menggunakan 

sebuah kondenser untuk memenuhi jumlah reflux yang diperlukan 

dan sebuah reboiler untuk memenuhi jumlah uap jenuh yang 

dibutuhkan.  

Penggunaan kolom distilasi dengan konsep thermal coupling, 

seperti yang disarankan oleh Petlyuk, dapat menghasilkan 

penghematan yang signifikan dalam konsumsi energi dan dengan 

demikian secara signifikan mengurangi biaya pembelian, biaya 

instalasi, biaya operasi dan menurunkan konsumsi energi hingga 

30% dibandingkan dengan kolom distilasi konvensional [6]. 

Penelitian oleh Halvorsen dan Skogestad telah membuktikan 

bahwa dalam proses pemisahan, konsumsi energi yang minimum 

pada suatu campuran dengan multikomponen yang ideal 
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didapatkan dengan menggunakan konfigurasi Fully Thermally 

Coupled (FTC) [14].  

Oleh karena itu, untuk menjawab permasalahan kebutuhan 

energi dan biaya yang tinggi pada proses distilasi, maka diperlukan 

adanya perancangan desain kolom distilasi Petlyuk dan optimisasi 

dengan menggunakan metode yang tepat. Penelitian yang akan 

dilakukan dalam tugas akhir ini adalah optimisasi perancangan 

desain kolom distilasi dengan menggunakan konfigurasi Petlyuk 4 

produk yang meliputi pre-desain yang terdiri dari pemecahan 

konfigurasi kolom menjadi beberapa rangkaian kolom biner. Hasil 

yang didapatkan dari tahap ini akan digunakan untuk menentukan 

parameter perancangan awal dari konfigurasi Petlyuk. Empat 

metode perancangan yang digunakan antara lain, pertama adalah 

dengan menggunakan metode short cut, kedua adalah dengan 

menggunakan modifikasi metode short cut, ketiga adalah dengan 

menggunakan metode Vapour-Liquid Equilibrium (VLE), dan 

keempat adalah dengan menggunakan metode Vapour-Liquid 

Equilibrium (VLE) yang dioptimisasi dengan Stochastic 

Algorithm. 

1.2 Rumusan Masalah 

Berdasarkan latar belakang sebelumnya, maka permasalahan 

yang dapat diambil yaitu: 

• Perlu dilakukan perancangan kolom distilasi Petyluk 4 produk 

menggunakan metode shortcut, shortcut modifikasi, VLE, dan 

VLE optimisasi dengan Total Annual Cost (TAC) yang rendah. 

• Perlu dilakukan optimisasi pada perancangan kolom distilasi 

Petyluk menggunakan beberapa metode stochastic algorithm. 

• Bagaimana perbandingan hasil yang diperoleh melalui ke-

empat metode yang dilakukan terhadap perhitungan Total 

Annual Cost (TAC) yang dihasilkan? 

1.3 Tujuan 

Berdasarkan rumusan masalah, maka tujuan yang dapat 

diambil yaitu: 

• Merancang kolom distilasi Petlyuk berdasarkan metode short 

cut, modifikasi short cut, VLE, dan VLE optimisasi. 
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• Mengoptimalkan hasil VLE pada perancangan kolom distilasi 

Petlyuk dengan menggunakan stochastic algorithm. 

• Membandingkan hasil yang diperoleh melalui ke-empat 

metode yang dilakukan terhadap Total Annual Cost (TAC). 

1.4 Lingkup Kerja 

Adapun lingkup kerja dalam tugas akhir ini antara lain: 

• Proses yang dimodelkan adalah sistem dengan kondisi feed 

terdiri atas lebih dari dua komponen (multi-component), yang 

dipisahkan berdasarkan empat produk utama, yaitu etana, 

propana, butana, dan pentana. 

• Perhitungan pada metode short cut adalah dengan 

menggunakan persamaan FUG (Fenske-Underwood-

Gilliland). 

• Perhitungan pada metode modifikasi short cut adalah dengan 

menggunakan persamaan Winn-Kirkbride. 

• Perancangan kolom distilasi Petlyuk menggunakan metode 

Vapor-Liquid Equilibrium (VLE) dilakukan melalui 

perhitungan tekanan saturasi, temperatur saturasi, gamma, 

bubble point, dew point, dan entalpi, serta optimisasi VLE 

menggunakan algoritma stochastic. 

• Validasi hasil perancangan kolom distilasi Petlyuk dilakukan 

menggunakan metode rigorous pada perangkat lunak ASPEN 

HYSYS V8.8. 

1.5 Sistematika Laporan 

Secara sistematis, laporan tugas akhir ini tersusun dalam lima 

bab dengan penjelasan sebagai berikut : 

BAB I Pendahuluan 

Bab ini berisi latar belakang, rumusan masalah, tujuan, 

lingkup kerja, dan sistematika laporan dari tugas akhir. 

BAB II Tinjauan Pustaka 

Bab ini berisi tentang teori-teori yang mendasari penelitian. 

Teori – teori tersebut diantaranya meliputi kolom distilasi, Fully 

Thermally Coupled Column Distillation (FTCD), metode short cut 

(FUG), modifikasi metode FUG, perancangan kolom distilasi 

menggunakan VLE, Stochastic Algorithm, biaya perancangan dan 

operasional. 
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BAB III Metodologi Penelitian  

Pada bab ini dijelaskan tentang langkah-langkah dan tahapan 

penelitian dimulai dari pemodelan kolom distilasi Petlyuk 

menggunakan software HYSYS sampai dengan optimisasi dan 

validasi kolom distilasi Petlyuk. 

BAB IV Analisis Data dan Pembahasan 

Bab ini menunjukkan data beserta analisis dan pembahasan 

yang telah diperoleh selama pengerjaan penelitian. 

BAB V Kesimpulan dan Saran 

Bab ini memaparkan kesimpulan dan saran terkait dengan 

tugas akhir yang telah dilaksanakan. 
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BAB II  

TINJAUAN PUSTAKA 

Pada bagian ini akan dijelaskan tentang materi-materi yang 

berkaitan dengan judul penelitian. Sehingga diharapkan akan 

membantu dalam menentukan langkah-langkah dan pola pikir 

dalam menyelesaikan permasalahan pada penelitian ini. Dasar teori 

didapatkan melalui referensi seperti text book, manual book, dan 

jurnal ilmiah yang telah dipublikasikan. Pemilihan referensi 

diharapkan merupakan sumber-sumber yang dapat 

dipertanggungjawabkan sehingga akan mempermudah dalam 

menyelesaikan penelitian ini. Adapun dasar teori yang akan 

dijelaskan pada bab ini adalah sebagai berikut:  

• Kolom distilasi  

• Konfigurasi Fully Thermally Coupled Distillation Column 

(FTCDC) 

• Metode Fenske Underwood Gilliland (FUG)  

• Modifikasi metode FUG (Winn Kirkbride Skogestad 

Gilliland)  

• Vapour-Liquid Equilibrium (VLE) 

• VLE pada non-ideal mix 

• Stochastic Algorithm 

• Perhitungan Biaya 

• Macam-Macam Tray 

2.1 Kolom Distilasi 

Kolom distilasi adalah unit operasi utama dalam proses 

fraksinasi dan pemurnian pada industri minyak dan gas. Prinsip 

fraksinasi komposisi yang terjadi pada kolom distilasi adalah 

berdasarkan perbedaan volatilitas [15]. Pemisahan yang 

berlangsung dalam kolom disebabkan oleh panas yang disuplai 

oleh reboiler dan menyebabkan aliran uap yang di produksi di 

reboiler naik melalui kolom dan mengalami kontak dengan aliran 

cairan dari umpan dan kondensor yang mengalir ke bawah kolom. 

Kolom distilasi konvensional yang digunakan di industri 

mengkonsumsi sejumlah energi yang besar. Kebutuhan energi 

yang digunakan untuk kebutuhan condenser dan reboiler pada 

kolom distilasi bisa mencapai 50% dari total energi yang 
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dibutuhkan pada sebuah plant [11]. Energi untuk mengubah 

campuran fluida dengan fase cair ke uap pada reboiler dan 

mengubah uap kembali menjadi cair pada condenser. Dengan 

kebutuhan energi sebesar itu, menyebabkan besarnya biaya 

operasional yang digunakan pada kolom distilasi. 

Pada proses pemisahan secara distilasi, fase uap akan segera 

terbentuk setelah sejumlah cairan dipanaskan pada kondisi tekanan 

dan suhu tertentu. Uap dipertahankan kontak dengan sisa cairannya 

(dalam waktu relatif cukup) dengan harapan pada suhu dan tekanan 

tertentu, antara uap dan sisa cairan akan berada dalam 

keseimbangan, sebelum campuran dipisahkan menjadi destilat dan 

residu. 

Pada pemanasan yang terus menerus, komponen yang lebih 

volatil akan berubah menjadi fasa uap. Fasa uap yang terbentuk 

selanjutnya diembunkan (dikondensasi), kemudian akan diperoleh 

kondensat yang berupa komponen- komponen dalam keadaan yang 

relatif murni. 

Aliran umpan yang memiliki fraksi yang lebih ringan  akan 

mengalir ke atas karena memiliki volatilitas yang lebih rendah. Gas 

yang mengalir keluar kolom atas (top stage) masuk ke dalam 

kondensor untuk didinginkan sehingga berubah fasa menjadi cair 

(liquid). Cairan yang terkondensasi disimpan pada reflux drum. 

Sebagian dari cairan ini ada yang diumpan balikkan ke bagian atas 

kolom dan ada pula yang dikeluarkan sebagai produk. Cairan yang 

diumpan balikkan disebut sebagai refluks (reflux). Sistem refluks 

dibutuhkan untuk mempertahankan kualitas distilat produk dengan 

mengubah kembali cairan menjadi uap (vapour). Sedangkan aliran 

umpan yang memiliki fraksi lebih berat akan mengalir ke bagian 

bawah kolom yang selanjutnya dikumpulkan pada reboiler. Panas 

ditambahkan pada reboiler digunakan untuk menguapkan kembali 

komposisi dengan volatilitas rendah yang tidak teruapkan. Uap 

yang dihasilkan reboiler diumpankan kembali ke bagian bawah 

kolom. Sedangkan cairan yang dikeluarkan reboiler berupa naphta 

disebut sebagai produk bawah (bottom product). 
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Gambar 2.1 Skema proses kolom distilasi [14] 

Tray pada kolom distilasi memiliki banyak lubang yang 

berfungsi untuk lajur aliran uap. Uap mengalir ke atas kolom dan 

dipaksa untuk melewati cairan melalui bukaan pada setiap tray. 

Saat uap panas melewati cairan dari tray satu ke tray lainnya, uap 

tersebut mentransfer panas ke cairan sehingga sebagian uap 

terkondensasi dan menambah cairan pada tray. Sisa uap lainnya 

kemudian keluar melalui atas kolom dan didinginkan oleh 

kondensor.  

Kolom distilasi memisahkan komposisi dengan menggunakan 

energi, sehingga jika kedua produk harus dikontrol dengan 

manipulated variable yang berhubungan dengan energi. Dalam 

bukunya, Cecil menyarankan pengendalian komposisi distilat 

dengan mengatur laju refluks dan pengendalian komposisi bottom 

dengan mengatur boil-up.  

2.2 Model Matematis Kolom Distilasi  

Model matematis kolom distilasi secara umum dituliskan 

pada persamaan kesetimbangan massa, massa komponen, dan 

energi [10]. Pada kolom distilasi dibutuhkan suatu model 

matematis berupa kesetimbangan massa kolom, kesetimbangan 

massa komponen, kesetimbangan energi dan juga persamaan 

keadaan yang menggambarkan hubungan antara beberapa 

parameter. 
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Kesetimbangan massa kolom distilasi 

𝐹 = 𝐷 + 𝐵 (2.1) 

Dimana: 

F  = Laju aliran feed (kg/s) 

D   = Laju aliran distillate (kg/s) 

B  = Laju aliran bottom product (kg/s)  

Kesetimbangan massa komponen kolom distilasi 

𝐹𝑋𝐹 = 𝐷𝑋𝐷 + 𝐵𝑋𝐵 (2.2) 

Dimana: 

𝑋𝐹 = Fraksi feed (mol) 

𝑋𝐷 = Fraksi distillate product (mol) 

𝑋𝐵 = Fraksi bottom product (mol) 

Kesetimbangan energi 

𝐹. ℎ𝑓 − 𝐷. ℎ𝐷 − 𝐵ℎ𝐵 + 𝑄𝑟 − 𝑄𝑐 = 0  `(2.3) 

Dimana: 

ℎ𝑓 = Entalpi pada feed (J/kg) 

ℎ𝐷 = Entalpi pada distillate (J/kg) 

ℎ𝐵 = Entalpi pada bottom (J/kg) 

𝑄𝑟 = Heat flow reboiler (J/s) 

𝑄𝑐 = Heat flow kondenser (J/s) 

Persamaan Keadaan Peng-Robinson (EOS) 

𝑝 =
𝑅𝑇

𝑉𝑚−𝑏
−

𝑎𝛼

𝑉𝑚2+2𝑏𝑉𝑚−𝑏2`                                   (2.4) 

  Dimana : 

  c

c

P

TR
a

22

45724,0=

 

  c

c

P

TR
b 07780,0=

 
( )( ) 25,02 12699,054226,137464,01 rT−−++= 

 
Pada bagian atas kolom distilasi, kesetimbangan massa total 

kolom distilasi pada kondenser dan reflux drum dapat dirumuskan 

sebagai berikut: 
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Gambar 2.2 Kesetimbangan massa pada kondenser dan 

akumulator [15] 

Kesetimbangan massa pada kondenser dan akumulator [16] 
𝑑𝑀𝐷

𝑑𝑡
= 𝑉𝑁𝑇 − 𝐿𝑁𝑇+1 − 𝐷  (2.5) 

Dimana: 

𝑀𝐷 = Total massa yang tertahan (kg) 

𝑉𝑁𝑇   = Laju aliran massa uap (kg/s)  

𝐿𝑁𝑇+1   = Laju aliran reflux (kg/s) 

Kesetimbangan massa komponen pada kondenser dan akumulator 
𝑑(𝑀𝐷𝑋𝐷)

𝑑𝑡
= 𝑉𝑁𝑇𝑦𝑁𝑇 − (𝐿𝑁𝑇+1 + 𝐷) 𝑋𝐷   (2.6) 

Dimana 𝑦𝑁𝑇  merupakan fraksi dari uap keluaran kolom 

distilasi. 

Kesetimbangan energi pada kondenser dan akumulator 
𝑑(𝑀𝐷ℎ𝐷)

𝑑𝑡
= 𝑉𝑁𝑇𝐻𝑁𝑇 − 𝐿𝑁𝑇+1ℎ𝑁𝑇+1 − 𝐷ℎ𝐷 + 𝑄𝐶   (2.7) 

Dimana: 

𝐻𝑁𝑇  = Entalpi pada uap keluaran top stage kolom (J/kg) 

ℎ𝐷 = Entalpi pada distillate (J/kg) 

ℎ𝑁𝑇+1  = Entalpi pada reflux (J/kg) 

𝑄𝑐 = Heat flow condenser (J/kg) 

Pada bagian bawah kolom distilasi, kesetimbangan massa 

total kolom distilasi pada reboiler dan base kolom dapat 

dirumuskan sebagai berikut: 
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Gambar 2.3 Kesetimbangan massa pada reboiler dan base kolom 

[15] 

Kesetimbangan massa pada reboiler dan base kolom [17] 
𝑑𝑀𝐵

𝑑𝑡
= 𝐿1 − 𝑉𝑅𝐵 − 𝐵 (2.8) 

Dimana: 

𝐿1 = Laju aliran keluaran bottom stage kolom (kg/s) 

𝑉𝑅𝐵  = Laju aliran steam reboiler (kg/s) 

Kesetimbangan massa komponen sebagai berikut: 
𝑑(𝑀𝐵𝑋𝐵)

𝑑𝑡
= 𝐿1𝑋1 − 𝑉𝑅𝐵𝑦𝐵 − 𝐵𝑋𝐵   (2.9) 

Dimana: 

𝑋1 = Fraksi keluaran bottom stage kolom (mol) 

𝑦𝐵  = Fraksi steam reboiler (mol) 

Kesetimbangan energi pada reboiler dan base kolom dapat 

dirumuskan sebagai berikut: 
𝑑(𝑀𝐵ℎ𝐵)

𝑑𝑡
= 𝐿1ℎ1 − 𝑉𝑅𝐵𝐻𝐵 − 𝐵ℎ𝐵 + 𝑄𝑟                     (2.10) 

Dimana: 

ℎ1 = Entalpi keluaran bottom stage kolom (J/kg) 

𝐻𝐵  = Entalpi steam reboiler (J/kg) 

ℎ𝐵  = Entalpi bottom product (J/kg) 

𝑄𝑟  = Heat flow pada reboiler (J/s) 
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2.3 Kolom De-ethanizer 

De-ethanizer column digunakan untuk memisahkan ethane 

yang terkandung di dalam gas alam yang berasal dari puncak 

kolom stabilizer pada proses distilasi, dengan menggunakan 

prinsip distilasi bertekanan tinggi dalam fasa gas dari hidrokarbon 

berat lainnya sebagai kondensat. Gas ethane yang terbentuk akan 

didinginkan dalam Kondensor dengan propane sebagai media 

pendingin sehingga terbentuk 2 fasa ethane. Ethane cair akan 

dipisahkan dari gas di dalam de-ethanizer column condensate drum 

untuk kemudian menjadi produk LPG, dikembalikan ke dalam de-

ethanizer column sebagai refluks, dan campuran MCR. Gas ethane 

yang terbentuk akan dipanaskan dalam heater dengan media 

pemanas berupa steam sebelum akhirnya dimanfaatkan sebagai 

fuel gas.  

Bottom product dari sebagian akan dididihkan kembali 

dalam reboiler, sehingga uap yang terbentuk akan masuk kembali 

ke kolom sedangkan cairan yang terbentuk dari reboiler ini akan 

bergabung dengan sebagian bottom product untuk dialirkan 

menuju kolom de-propanizer.  
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Gambar 2.4 Diagram proses kolom de-ethanizer [18] 

2.4 Kolom De-propanizer 

Kolom de-propanizer berfungsi untuk memproduksi 

propane yang akan digunakan sebagai refrigerant maupun 

komponen utama LPG dengan memisahkan propane dari 
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hidrokarbon yang lebih berat sebagai kondensat. Pada kolom ini, 

propane dan fraksi ringan lainnya akan naik ke puncak kolom 

sedangkan fraksi beratnya akan turun ke dasar kolom. Top product 

dari kolom akan didinginkan di kondensor dengan media pendingin 

cooling water dan kemudian dialirkan ke de-propanizer column 

condensate drum. Propane cair yang terbentuk sebagian dialirkan 

sebagai refluks ke kolom de-propanizer, sedangkan sisanya 

dialirkan sebagai produk LPG propane ke plant selanjutnya. 

Dengan adanya refluks ini temperatur puncak kolom dapat dijaga 

pada suhu sekitar. Uap yang terbentuk pada de-propanizer column 

condensate drum dapat digunakan sebagai fuel gas.  

Bottom product yang terbentuk di sebagian akan didihkan 

kembali di reboiler dengan pemanas LP steam, dan sebagian akan 

langsung keluar sebagai bottom product menuju. Uap yang 

terbentuk di pada de-butanizer column condensate drum dapat 

digunakan sebagai fuel gas, sedangkan cairan yang terbentuk di 

dasar kolom akan menuju kolom selanjutnya.  
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Gambar 2.5 Diagram proses kolom de-propanizer [18] 
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2.5 Kolom De butanizer  

Kolom De-butanizer berfungsi untuk memisahkan butane 

(C4) dari fraksi hidrokarbon berat lainnya sebagai kondensat. 

Butane dan fraksi ringan lainnya akan naik ke puncak kolom 

sedangkan fraksi yang lebih berat akan turun ke bagian bawah 

kolom.     

Bottom product de-butanizer column akan dipanaskan 

kembali di reboiler dengan media pemanas LP steam. Sedangkan 

uap dari puncak kolom de-butanizer  akan dikondensasi di  dalam 

condenser dengan menggunakan air laut sebagai media pendingin. 

Hasil kondensasi mengalir ke de-butanizer overhead condensate 

drum. Sebagian butane cair hasil kondensasi akan dikembalikan ke 

kolom sebagai refluks, sebagian akan menuju plant selanjutnya 

untuk disimpan sebagai produk LPG, sebagian dapat digunakan 

sebagai campuran MCR. Uap C4 yang terbentuk di de-butanizer 

overhead condensate drum akan digunakan sebagai fuel gas. 

Bottom product kolom de-butanizer sebagian akan didihkan 

kembali dengan media pemanas LP steam, dan sebagian akan 

langsung keluar sebagai bottom product kolom de-butanizer. 

bottom product kolom de-butanizer sebagian dikirim ke stabilizer 

condensate tanpa didinginkan, dan sebagian lagi didinginkan di 

bottom cooler untuk selanjutnya dikirim ke plant selanjutnya 

(penyimpanan C2, C3, dan kondensat). 
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Gambar 2.6 Diagram proses kolom de butanizer [18] 
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2.6 Fully Thermally Coupled Column Distillation 

Dalam proses fraksinasi campuran multikomponen yang 

berdasarkan perbedaan nilai volatilitas, ada banyak konfigurasi 

kolom distilasi kompleks yang dapat mengurangi jumlah 

pemakaian energi dan telah dikembangkan orang mulai tahun 

1949, meliputi konsep thermal coupling, heat integration, dll., 

salah satu cara yang digunakan adalah konsep Fully Thermally 

Coupled atau yang bisa disebut juga dengan kolom Petlyuk [19]. 

 
Gambar 2.7 Konfigurasi kolom Petlyuk [15] 

Konfigurasi Petlyuk terdiri dari sebuah pre-fractionator, 

main column 1 dan main column 2 [17]. Karena jumlah boiler dan 

condenser dalam kolom Petlyuk hanya berjumlah masing masing 

satu buah maka energi yang dibutuhkan lebih sedikit daripada 
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kolom distilasi konvensional, namun masih perlu dilakukan studi 

yang lebih komperehensif mengenai sistem pengendalian pada 

konfigurasi Petlyuk ini dikarenakan kolom ini memiliki banyak 

degree of freedom. Alasan utama dalam penyusunan konfigurasi 

Petlyuk ini adalah untuk menghindari thermodynamic losses pada 

proses pencampuran fluida yang berbeda di feed tray. Persamaan 

kesetimbangan massa dan energi pada tiap tray dengan 

menggunakan konfigurasi Petlyuk [20] dapat dituliskan menjadi 

seperti berikut ini: 

Neraca massa komponen pada tiap tray 
𝑑(𝑀𝑗𝑥𝑗,𝑖)

𝑑𝑡
= 𝐿𝑗+𝑖𝑥𝑗+1,𝑖 + 𝑉𝑗−1𝑦𝑗−1,𝑖 − 𝐿𝑗𝑥𝑗,𝑖 − 𝑉𝑗𝑦𝑗,𝑖 + 𝐹𝑗𝑧𝑗,𝑖 −

𝑆𝑗𝑥𝑗,𝑖 (2.10) 

Neraca energi pada tiap tray 
𝑑(𝑀𝑗ℎ𝑗)

𝑑𝑡
= 𝐿𝑗+𝑖ℎ𝑗+1,𝑖 + 𝑉𝑗−1𝐻𝑗−1,𝑖 − 𝐿𝑗ℎ𝑗,𝑖 − 𝑉𝑗𝐻𝑗,𝑖 + 𝐹𝑗𝑧𝑗,𝑖 −

𝑆𝑗𝑥𝑗,𝑖   (2.11) 

Dimana, 

𝑗 = 1 ∶ 𝑛𝑡𝑟𝑎𝑦  

𝑖 = 1 ∶ 𝑛𝑐  

Jumlah dari fraksi liquid total dan vapor total adalah: 

 ∑ 𝑥𝑗,𝑖 = 1𝑖  dan  ∑ 𝑦𝑗,𝑖 = 1𝑖  

2.7 Metode Short Cut 

Ada beberapa hal penting yang dibutuhkan dalam 

perancangan kolom distilasi antara lain jumlah minimal plate pada 

kolom untuk proses pemisahan komponen pada kondisi total 

reflux, letak tray penempatan feed pada kolom distilasi dan jumlah 

minimum reflux yang dibutuhkan pada proses pemisahan untuk  

menghasilkan produk yang diinginkan. Ada sebuah metode empiris 

yang biasa digunakan untuk menghitung kedua hal tersebut adalah 

algoritma Fenske-Underwood-Gilliland (FUG). Penyusunan 

konfigurasi kolom distillasi petlyuk menggunakan metode ini 

dilakukan dengan membuat susunan kolom distilasi yang 

ekuivalen dengan sebuah kolom Petlyuk. Gambar berikut 

merupakan susunan kolom distilasi yang ekuivalen dengan 

konfigurasi kolom Petlyuk. 
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Gambar 2.8 Susunan kolom yang ekuivalen dengan konfigurasi 

Petlyuk [16] 

Setiap kolom tersebut didesain dengan menggunakan 

metode short cut berdasarkan persamaan Fenske-Underwood-

Gilliland (FUG) [21], sebagai berikut. 

𝛼𝐿𝐾 =
𝐾𝐿𝐾

𝐾𝐻𝐾
   (2.12) 

Keterangan: 

𝛼LK = Relative volatility dari light key component 

KLK = K-values dari light key component 

KHK = K-values dari heavy key component 

Persamaan diatas digunakan untuk mencari nilai relative 

volatility, kemudian diperoleh nilai 𝛼LK pada distillate product 

(𝛼𝐿𝐷 ) dan 𝛼LK pada bottom product (𝛼𝐿𝑊) untuk menghitung nilai 

rata-rata dari relative volatility melalui persamaan berikut. 

𝛼𝐿,𝑎𝑣 =  √𝛼𝐿𝐷 𝛼𝐿𝑊   (2.13) 

Selanjutnya nilai dari jumlah minimum stage (Sm) dapat 

ditentukan melalui sebuah persamaan yang telah dikembangkan 

oleh Fenske berikut ini. 

𝑆𝑚 =  
log [(𝑥𝐿𝐷 𝐷/𝑥𝐻𝐷 𝐷) (𝑥𝐻𝑊 𝑊/𝑥𝐿𝑊 𝑊)]

log (𝛼𝐿,𝑎𝑣)
   (2.14) 
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Jumlah minimal dari tray (Sm) pada persamaan diatas hanya 

dapat dicari apabila fraksi light key yang ada di distillate product 

(𝑥𝐿𝐷) dan di bottom product (𝑥𝐿𝑊) telah ditentukan, serta heavy 

key (rHK) yang ada di distillate product (𝑥𝐻𝐷) dan di bottom product 

(𝑥𝐻𝑊). Setelah itu nilai relative volatilities dalam proses 

pemisahan dari dua komponen dalam satu kolom dapat dihitung 

apabila jumlah minimal dari tray (Sm) didapatkan, persamaan yang 

digunakan untuk menghitung nilai relative volatilities adalah 

berikut ini. 

𝛼𝑖 =
𝐾𝑖

𝐾𝑐
    (2.15) 

Dalam persamaan tersebut, Ki adalah K-value dari tiap 

komponen i, Kc adalah K-value dari komponen utama, dan 𝛼ᵢ 
adalah nilai relative volatilities dari tiap komponen i. Setelah 

didapatkan nilai relative volatilities hasil dari pemisahan masing-

masing komponen dalam satu kolom, maka selanjutnya dapat 

dihitung jumlah nilai minimum reflux ratio dalam kolom 

tersebutmenggunakan persamaan Underwood sebgai berikut. 

1 − 𝑞 =  ∑
𝛼𝑖𝑥𝑖𝐹

𝛼𝑖−𝜃
  (2.16) 

Dalam persamaan tersebut, q adalah nilai dari kualitas fraksi 

uap, q akan memiliki nilai 1 apabila berfase uap sempurna dan 

memiliki nilai 0 apabila campuran komponen berfase cair 

sempurna, sedangkan 𝜃 adalah nilai akar-akar persamaan 

Underwood yang akan dicari dan digunakan untuk mencari nilai 

minimum reflux ratio pada persamaan selanjutnya. 

 𝑅𝑚 + 1 =  ∑
𝛼𝑖𝑥𝑖𝐷

𝛼𝑖−𝜃
    (2.17) 

Tahap selanjutnya adalah menghitung nilai dari number of 

actual tray (S) dan nilai aktual dari reflux (R) dengan 

menggunakan nilai dari reflux rate minimum (Rmin)  dan nilai dari 

jumlah minimum tray (Sm) yang telah didapat, dengan 

menggunakan persamaan sebagai berikut.  

𝑆−𝑆𝑚

𝑆+1
= 0.75 [1 − (

𝑅−𝑅𝑚

𝑅+1
)

0.5668
]  (2.18) 
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2.8 Modifikasi Metode Short Cut 

Apabila variasi perbedaan nilai relative volatilities dari light 

key dan heavy key yang ada di distillate product dan di bottom 

product dalam suatu kolom distilasi yang terdiri atas banyak tray 

dan memiliki konfigurasi cascade terlalu besar , maka perhitungan 

dengan metode Fenske-Underwood-Gilliland menjadi kurang 

akurat, oleh karena itu dikembangkan modifikasi dari metode 

tersebut, diantaranya adalah sebagai berikut: 

2.8.1 Persamaan Winn 

Persamaan ini memiliki tujuan yang sama dengan persamaan 

Fenske yaitu untuk mencari jumlah minimum tray. Karena pada 

beberapa keadaan, persamaan Fenske cenderung kurang akurat 

dalam menebak jumlah stage yang akan berakibat pada jumlah 

stage yang terlalu banyak. 

Apabila perbedaan nilai relative volatilities bervariasi cukup 

besar, persamaan Winn memberikan hasil lebih akurat dari 

persamaan Fenske sebelumnya, dengan perhitungan sebagai 

berikut [22]: 

Nmin = 
ln[(

𝑥𝚤ᴋ,ᴅ

𝑥𝚤ᴋ,ʙ
)(

𝑥нᴋ,ʙ

𝑥нᴋ,ᴅ
)

𝜃𝚤ᴋ
]

ln 𝛽 𝚤ᴋ/нᴋ
  (2.19) 

 𝛽𝚤ᴋ/нᴋ =
𝐾𝚤ᴋ

(𝐾нᴋ)𝜃𝚤ᴋ   (2.20) 

Dimana, 

x  = Fraksi mol dari komponen dalam bentuk liquid 

𝜃LK = Relative volatilities dari komponen light key (konstan) 

𝛽 dan 𝜃 adalah konstanta empirik pada range tekanan dan 

temperatur tertentu pada kolom. 

2.8.2 Persamaan Kirkbride 

Persamaan ini adalah persamaan yang digunakan dalam 

perhitungan untuk menentukan penempatan lokasi feed tray. 

Pengembangan dari persamaan Fenske merupakan awal untuk 

mencari letak penempatan feed tray (NF) yang optimal berdasarkan 

NF,Fenske dan jumlah stage minimum (Nmin) adalah sebagai berikut 

[23]: 

NF = N . 
𝑁𝐹,𝐹𝑒𝑛𝑠𝑘𝑒

𝑁𝑚𝑖𝑛
  (2.21) 
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Dimana NF,Fenske merupakan persamaan Fenske untuk 

menghitung jumlah stage minimum. Sedangkan pada persamaan 

Kirkbride lebih menggunakan pendekatan empiris [24]. Hal 

tersebut didasarkan pada perbandingan jumlah stage pada bagian 

rectifying (Ne) dengan bagian stripping (Ns). 

𝑙𝑜𝑔
𝑁𝑒

𝑁𝑠
= 0.206 log [(

𝑋𝐻𝐹

𝑋𝐿𝐹
) (

𝑊

𝐷
) (

𝑋𝐿𝑊

𝑋𝐻𝐷
)

2
]  (2.22) 

Sehingga persamaan Kirkbride untuk penentuan letak feed 

tray (NF) adalah: 

NF = 1 + Ne (dari atas kolom), atau  (2.23) 

NF = 1 + Ns (dari bawah kolom) 

2.8.3 Diagram V-min 

Skogestad dan Halvorsen merancang sebuah metode untuk 

menghitung nilai minimum dari reflux ratio. Metode tersebut 

didasarkan pada visualisasi seberapa besar pengaruh distribusi 

komponen feed stream terhadap nilai minimum energy 

requirement (reflux ratio). Persamaan klasik dari Underwood 

digunakan untuk menurunkan perhitungan dari metode ini[24]. 

1 – q = ∑
𝛼𝑖𝑧𝑖

𝛼𝑖−𝜃𝑖    (2.24) 

𝑉𝑇,𝑚𝑖𝑛=∑
𝛼𝑖𝑤𝑖,𝑇

𝛼𝑖− 𝜃𝑘
𝑖  atau  ∑

𝛼𝑖𝑟𝑖,𝑇𝑧𝑖𝐹

𝛼𝑖− 𝜃𝑘
𝑖  (2.25) 

Dimana q merupakan fraksi liquid, z merupakan jumlah 

fraksi komponen i, dan α merupakan relative volatilities, ketiga 

variabel tersebut terdapat pada feed stream dan digunakan untuk 

menentukan nilai dari underwood root (θ). 

Berikut merupakan metode yang digunakan untuk 

perhitungan sebelum divisualisasikan dalam bentuk diagram.  

• Dihitung underwood root 

• Selanjutnya dicari minimum vapour flow rate (V-min) dan 

product split (D/F) menggunakan persamaan di bawah ini 
𝑉𝑇,𝑚𝑖𝑛

𝐹
 = 

𝛼𝐴𝑟𝐴𝑧𝐴

𝛼𝐴− 𝜃𝐴
  +  

𝛼𝐵𝑟𝐵,𝑇𝑍𝐵

𝛼𝐵− 𝜃𝐴
   (2.26) 

𝐷

𝐹
 = 𝑟𝐴,𝑇𝑍𝐴+ 𝑟𝐵,𝑇𝑍𝐵    (2.27) 

• Lalu dicari titik dimana recovery dari masing-masing 

komponen adalah bernilai 0 atau 1.  

𝑉𝑇,𝑚𝑖𝑛 = 0 untuk D = 0 dan 𝑉𝑇,𝑚𝑖𝑛 = (1 – q ) F untuk D = F 
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Setelah itu masing-masing titik diplot sehingga menjadi gambar 

2.9 dibawah ini 

 
Gambar 2.9 Diagram V-min yang disusun berdasarkan metode 

Halsorven & Skogestad [25] 

Berdasarkan metode tersebut, pada perancangan kolom 

Petlyuk, nilai reflux minimum digambarkan sebagai reflux pada 

proses separasi dengan nilai reflux ratio paling besar. Gambar 2.10 

di bawah ini merupakan contoh diagram V-min untuk proses 

pemisahan dengan empat komponen. 

 
Gambar 2.10 Diagram V-min pada proses pemisahan dengan 

empat komponen [2] 
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2.9 Perancangan Kolom Distilasi Menggunakan VLE 

Kolom distilasi dapat dirancang dari penurunan persamaan 

Vapor-Liquid Equilibria (VLE). Tahapan pada metode tersebut 

adalah perhitungan nilai tekanan saturasi dan temperatur saturasi 

yang akan digunakan dalam perhitungan bubble point dan dew 

point menggunakan persamaan keadaan UNIQUAC (Universal 

Quasi Chemical) dan  persamaan antoine temperature dan [26]. 

Metode perhitungan bubble point dan dew point digunakan untuk 

menentukan kualitas distillate product maupun bottom product 

[27]. Selanjutnya dilakukan perhitungan terhadap jumlah aliran 

reflux yang dibutuhkan dari perhitungan entalpi dan nilai kalor dari 

kondenser dan reboiler [28]. 

2.9.1 Vapour-Liquid Equilibrium (VLE) 

Kesetimbangan cairan uap lebih mudah untuk dipahami 

dengan bantuan hukum empiris sederhana, namun hanya berlaku 

dalam batas-batas tertentu sebagai berikut : 

a. Hukum Dalton 

Hukum ini menggambarkan fase uap  

𝑍𝑖 = 
𝑃𝑉𝑖

𝑅𝑇
 = 

𝑉𝑖

𝑉𝑖−𝑏𝑖
 - 

𝑎𝑖(𝑇)𝑉𝑖

𝑅𝑇(𝑉𝑖+𝜀𝑏𝑖)(𝑉𝑖+𝜎𝑏𝑖)
                                  (2.24) 

b. Teori Duhem  

Teori duhem merupakan sebuah aturan mengenai fasa 

campuran pada sistem tertutup yang berbunyi sebagai 

berikut:  

“Pada sebuah sistem tertutup yang dibentuk berdasarkan 

dari massa komponen penyusun, keadaan setimbang 

(equilibrium) secara keseluruhan ditentukan oleh dua 

variabel yang tidak saling bergantung.” 

c. Kondisi VLE pada sebuah campuran  

Vapour-Liquid Equilibrium pada sebuah campuran 

merupakan salah satu faktor yang penting. Kondisi ketika 

energi Gibbs (G) harus seminimal mungkin pada temperatur 

dan pressure yang telah diberikan sehingga energi Gibbs 

pada campuran tersebut harus tetap konstan.  

𝑑𝐺 = 0      (2.25)  
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d. VLE pada campuran ideal : Raoult law 

Pada contoh yang paling sederhana, hukum Raoult 

menyatakan bahwa untuk setiap komponen i, tekanan partial 

(P) akan sama dengan tekanan vapour pada komponen i 

yang murni dikalikan dengan fraksi mol xi pada fase liquid.  

𝑦𝑖  = 𝑥𝑖
𝑠𝑎𝑡(T)  (2.25) 

e. VLE pada campuran dilute : Henry Law 

Hukum Raoult tidak dapat digunakan pada komponen gas 

yang memiliki titik Tc (critical temperature) dibawah nilai 

temperatur dari campuran.  Pada campuran dilute 

(konsentrasi yang rendah) terdapat sebuah hubungan yang 

linear antara fugacity dari komponen gas dengan konsentrasi 

liquid meskipun campuran dalam bentuk non-ideal mixture. 

Hukum Henry dalam bentuk persamaan sebagai berikut:  

𝑓𝑖
𝑉

 = 𝐻𝑖(𝑇).𝑥𝑖 (𝑥𝑖 → 0 )    (2.26)  

Dimana fi merupakan faktor fugacity, Hi merupakan 

konstanta Henry.  

f. Perhitungan saturation temperature dan saturation pressure 

Pada proses termodinamika terdapat istilah temperatur 

saturasi dan tekanan saturasi. Temperatur saturasi adalah 

titik temperatur pada tekanan tertentu dimana tidak dapat 

naik sampai fasanya berubah terlebih dahulu. Temperatur 

saturasi disebut juga dengan titik didih. Sedangkan tekanan 

saturasi adalah saat diberikan suhu tertentu, tekanan di mana 

zat murni mengalami perubahan fasa disebut tekanan jenuh 

atau tekanan saturasi. Berikut adalah persamaan untuk 

menentukan temperatur jenuh (saturation temperature) dan 

tekanan saturasi (saturation pressure). 

𝑇𝑠𝑎𝑡 =
𝐵

𝐴−𝑙𝑜𝑔10
− 𝐶  (2.27) 

ln 𝑃𝑠𝑎𝑡 = 𝐴 −
𝐵

𝑡+𝐶
   (2.28) 

g. Perhitungan bubble point-dan dew point 

Pada perhitungan bubble point dan dew point terdapat rumus 

untuk menghitung fraksi vapour (yi) dan liquid (xi) terhadap 

tekanan (P) dan tekanan saturasi (Psat) sebagai berikut [29]: 
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𝑦𝑖 = 
𝑥𝑖𝛾𝑖𝑃𝑖

𝑠𝑎𝑡

𝑃
    (2.29) 

𝑥𝑖 = 
𝑦𝑖𝑃

𝛾𝑖𝑃𝑖
𝑠𝑎𝑡  (2.30) 

h. Perhitungan entalpi 

Entalpi adalah istilah dalam termodinamika yang 

menyatakan jumlah energi internal yang terdapat di dalam 

sebuah sistem termodinamika ditambah dengan jumlah 

energi yang digunakan untuk melakukan aktifitas pada suatu 

materi. Entalpi merupakan proses perpindahan kalor yang 

terjadi secara konstan. Perhitungan entalpi pada zat 

campuran dilakukan dengan perhitungan kapasitas kalor 

pada tekanan tetap (𝐶𝑃) terlebih dahulu, yang menggunakan 

konstanta Antoine tiap komponen [30]. 
𝐶𝑃

𝑖𝑔

𝑅
= 𝐴 + 𝐵𝑇 + 𝐶𝑇2 + 𝐷𝑇−2  (2.31) 

𝐻 = 𝐻0
𝑖𝑔 + (𝐶𝑝

𝑖𝑔)
𝐻

(𝑇 − 𝑇0) + 𝐻𝑅  (2.32) 

𝐻 = 𝐻0
𝑖𝑔 + ∫ 𝐶𝑝

𝑖𝑔𝑇

𝑇0
 𝑑𝑇 + 𝐻𝑅  (2.33) 

i. Perhitungan gamma/phi  

Pada komponen i, kondisi vapour (fv) dari komponen 

tersebut dapat ditulis sebagai berikut: 

𝑓𝑣
𝑖= 𝑦𝑖∅𝑖𝑃 (2.34) 

Dimana yi merupakan fraksi vapour komponen i, P 

merupakan tekanan, dan ∅𝑖 merupakan konstanta phi untuk 

komponen i. Sedangkan pada kondisi liquid (fl) dapat ditulis 

sebagai berikut:  

𝑓 𝑖= 𝑥𝑖𝛾𝑖𝑓𝑖     (2.35)  

Dimana xi merupakan fraksi liquid komponen i, yi 

merupakan fraksi vapour komponen i, dan fi merupakan 

konstanta fugacity untuk komponen i. Sehingga pada kondisi 

equilibrium akan menjadi:  

𝑦𝑖∅𝑖𝑃 = 𝑥𝑖𝛾𝑖𝑓𝑖 ,     (𝑖 = 1,2, … , 𝑁)  (2.36)  

Sedangkan untuk vapour pressure untuk komponen murni i 

biasanya didapatkan dari Pi
sat sebagai fungsi temperatur. 

Persamaan tersebut lebih dikenal dengan persamaan antoine 

yang memiliki koefisien A, B, dan C, yaitu sebagai berikut: 

https://id.wikipedia.org/wiki/Energi
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log10(𝑃) = A - 
𝐵

( 𝑇+𝐶 )
    (2.37) 

2.9.2 Vapour-Liquid Equilibrium (VLE) pada Real (non-

ideal) Mixture 

a.  K-value 

K-value adalah Nilai dari masing-masing komponen yang 

didefinisikan sebagai persamaan ratio sebagai berikut: 

𝐾𝑖 =  
𝑦𝑖

𝑥𝑖
  (2.38) 

Dimana xi merupakan fraksi mol fasa liquid dan yi adalah 

fraksi mol fasa uap. K-value merupakan fungsi temperatur, 

pressure, dan komposisi. 

b. Persamaan Van Der Waals 

Keberhasilan persamaan van der Waals terletak pada 

kenyataan bahwa ia dapat menjelaskan variasi PV dengan P 

dalam kurva Amagat. Pada tekanan yang sangat rendah baik 

"a dan b" dapat diabaikan karena molekul-molekulnya 

berjauhan dan b adalah fraksi V. yang tidak signifikan. 

Persamaannya berbentuk PV = RT. Ketika tekanan sedikit 

lebih besar, b dapat diabaikan dibandingkan dengan V dan 

persamaan van der Waals dapat dituliskan sebagai: 

 (
P + 𝑎

𝑉2 ) V = 𝑅𝑇  (2.39) 

c. Persamaan keadaan Redlich Kwong 

Persamaan negara Redlich-Kwong adalah persamaan 

aljabar empiris yang menghubungkan suhu, tekanan, dan 

volume gas. Secara umum ini lebih akurat daripada 

persamaan van der Waals dan persamaan gas ideal pada 

suhu di atas suhu kritis. Ini dirumuskan oleh Otto Redlich 

dan Joseph Neng Shun Kwong pada tahun 1949, yang 

menunjukkan bahwa persamaan negara dua parameter yang 

sederhana dapat mencerminkan kenyataan dalam banyak 

situasi. Redlich dan Kwong merevisi Persamaan keadaan 

van der Waals dan mengusulkan persamaan berikut: 

( )bVVT

a

bV

RT
P

+
−

−
=

5,0

  (2.40) 
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d. Persamaan Peng-Robinson 

Persamaan (2.26) merupakan sebuah persamaan yang 

berfungsi untuk mencari  nilai dari VLE campuran 

multikomponen ideal. Nilai dari  ∅𝑣
𝑖 merupakan fungsi dari 

temperatur ,tekanan dan {yi} dan nilai dari ∅𝑙
𝑖 merupakan 

fungsi dari temperatur, tekanan dan {xi}.   

Persamaan mengenai perhitungan VLE menggunakan teori 

EOS diawali oleh persamaan Redlich/Kwong dan 

diperbaharui oleh Soave/Redlich/Kwong dan Peng-

Robinson (2.22).  

 𝑍𝑖 = 
𝑃𝑉𝑖

𝑅𝑇
 = 

𝑉𝑖

𝑉𝑖−𝑏𝑖
 - 

𝑎𝑖(𝑇)𝑉𝑖

𝑅𝑇(𝑉𝑖+𝜀𝑏𝑖)(𝑉𝑖+𝜎𝑏𝑖)
  (2.41)  

Dimana Z merupakan faktor compresibility yang sangat 

berpengaruh pada perhitungan bubble point dan dew point, 

R merupakan konstanta gas ideal, T merupakan temperatur, 

P merupakan tekanan, dan Vi merupakan volume dari 

komponen i. 

e. Persamaan Universal Quasi-Chemical (UNIQUAC) 

Persamaan UNIQUAC dapat digunakan untuk mencari VLE 

dari sebuah campuran multikomponen dengan 

menggunakan koefisien yang bergantung pada masing-

masing komponen. Berikut merupakan persamaan 

UNIQUAC [31]. 

𝑙𝑛(𝛾𝑖) = 𝑙𝑛(𝛾𝑖
𝑐) +  𝑙𝑛(𝛾𝑖

𝑅)  (2.42) 

𝑙𝑛(𝛾𝑖
𝑐) = 𝑙𝑛

Φ𝑖

𝑥𝑖
+

𝑧

2
𝑞𝑖 𝑙𝑛

𝜃𝑖

Φ𝑖
+ 𝑙𝑖 −

Φ𝑖

𝑥𝑖
∑ 𝑥𝑗 𝑙𝑗

𝑁
𝑗   (2.43) 

 𝑙𝑛(𝛾𝑖
𝑅) = −𝑞𝑖𝑙𝑛(∑ 𝜃𝑗

𝑁
𝑗 ) + 𝑞𝑖 − 𝑞𝑖 ∑

𝜃𝑗𝜏𝑖𝑗

∑ 𝜃𝑘𝜏𝑘𝑗
𝑁
𝑘

𝑁
𝑗   (2.44) 

Dengan 𝛾𝑖 merupakan activity coefficient dari komponen i 

yang didapatkan melalui penjumlahan 𝛾𝑖 combinatorial dan 

𝛾𝑖 residual, Φ𝑖 (koefisien fugasitas) merupakan rasio 

perbandingan relatif volume molekul i terhadap total relatif 

volume. 𝜃𝑗  merupakan rasio perbandingan relatif surface 

area molekul i dengan total relative surface area.  

Φ𝑖 =
𝑟𝑖𝑥𝑖

∑ 𝑟𝑘𝑥𝑘
𝑁
𝑘

    (2.45) 

θ𝑖 =
𝑞𝑖𝑥𝑖

∑ 𝑞𝑘𝑥𝑘
𝑁
𝑘

     (2.46) 
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Nilai parameter interaksi yang mengandung nilai relatif 

volume (r) dan surface area (q) pada komponen i (𝑙𝑖) dan 

komponen j (𝑙𝑗) dengan ketetapan coordination number (z) 

= 10. Persamaan 𝑙𝑖 dan 𝑙𝑗  dapat dituliskan seperti berikut. 

𝑙𝑖 =
𝑧

2
(𝑟𝑖 − 𝑞𝑖) − (𝑟𝑖 − 1)  (2.47) 

𝑙𝑖 =
𝑧

2
(𝑟𝑖 − 𝑞𝑖) − (𝑟𝑖 − 1)  (2.48) 

Binary parameter antara komponen 1 dengan komponen 

2 (∆𝑢12) dan binary parameter antara komponen 2 dengan 

komponen 1 (∆𝑢21) memiliki energi per mol yang dituliskan 

sebagai 𝜏12 dan 𝜏12. 

𝜏12 = −
∆𝑢12

𝑅𝑇
   (2.49) 

𝜏12 = −
∆𝑢12

𝑅𝑇
   (2.50) 

 

2.10 Stochastic Algorithm 

2.10.1  Genetic Algorithm 

Genetic Algorithm (GA) adalah algoritma optimisasi yang 

terinspirasi dari mekanisme seleksi alam, dimana individu yang 

terkuatlah yang akan bertahan hidup. Dalam algoritma ini potensi 

solusi dari suatu masalah adalah seorang individu dan dapat 

direpresentasikan dalam suatu set parameter. Parameter tersebut 

dianggap sebagai sebuah genus dari sebuah kromosom dan dapat 

tersusun dari sebuah nilai biner. Semakin baik kualitas suatu 

kromosom maka individu tersebut merupakan solusi dari 

permasalahan yang ada. Individu terbaik akan menghasilkan 

keturunan yang baik juga dan mungkin akan menghasilkan solusi 

yang lebih baik [32]. Komponen-komponen dasar yang umum 

digunakan pada setiap GA adalah sebagai berikut. 

1. Fitness function untuk optimisasi 

2. Populasi dari kromosom 

3. Crossover untuk produksi kromosom generasi selanjutnya 

4. Mutasi acak dari kromosom digunakan untuk membentuk 

generasi baru. 

Fitness function adalah fungsi yang akan dioptimisasi oleh 

GA. Istilah “fitness” diambil dari teori evolusi. Istilah tersebut 

disini digunakan karena adanya tes fitness function untuk 
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menentukan seberapa “sesuai” solusi potensial yang diberikan. 

Fitness function merupakan salah satu bagian yang sangat penting 

dari algoritma. 

GA memulai prosesnya dengan kromosom-kromosom yang 

digolongkan secara acak sebagai generasi pertama atau populasi 

awal. Ukuran dari populasi bervariasi bergantung dari masalah 

yang akan diatasi menggunakan algoritma ini. Selanjutnya, 

operator pemilih memilih beberapa kromosom untuk reproduksi 

berdasarkan pada probabilitas yang didefinisikan di awal. Semakin 

sesuai kromosomnya, kemungkinan terpilih sebagai solusi 

semakin besar. Kemudian setiap kromosom dalam populasi 

dievaluasi oleh fitness function untuk tes seberapa baik masalah 

dapat terselesaikan. Selanjutnya kromosom akan diberikan kode 

yaitu dengan menggunakan biner. Nilai fitness merupakan nilai 

dari kemampuan solusi untuk bertahan. Setiap individu akan 

diseleksi dengan tujuan untuk mendapatkan solusi terbaik dari 

generasi terburuk dengan menggunakan mekanisme seleksi seperti 

roulette-wheel. Kemudian individu-individu yang terpilih akan 

melakukan rekombinasi dengan melakukan crossover atau kawin 

silang individu yang lainnya sehingga terbentuk individu baru 

dengan kemungkinan fitness yang lebih baik. Pada gambar 

merupakan mekanisme crossover dimana pada kromosom induk 

dipotong oleh crossover point sehingga gen-gen pada tiap 

kromosom bertukar silang dan menghasilkan keturunan. 

 
Gambar 2.11 Mekanisme crossover [32] 

 

Ketika rekombinasi beroperasi terhadap dua atau lebih 

kromosom, mutasi lokal tetapi acak memodifikasi sebuah solusi. 

Dan juga akan terjadi bermacam-macam mutasi, tapi biasanya 

melibatkan satu atau lebih perubahan sifat individu. Mekanisme 

mutasi dapat dilihat pada Gambar 2.12, salah satu gen pada 

kromosom awal dimutasi sehingga menghasilkan kromosom baru. 
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Gambar 2.12 Mekanisme mutasi [32] 

Keturunan hasil dari seleksi, rekombinasi, dan mutasi akan 

menggantikan populasi induk. Hal ini akan berlangsung terus 

menerus hingga generasi terakhir. Diagram alir optimisasi dengan 

menggunakan GA ditunjukkan pada Gambar 2.13. 

 
Gambar 2.13 Flowchart proses optimisasi GA [32]  

2.10.2  Imperialist Competitive Algorithm 

Algoritma ini mengambil prinsip kompetisi kerajaan dalam 

menaklukan kerajaan lain, yang dalam hal ini disebut sebagai 

imperial. Masing-masing imperial pada mulanya akan memiliki 

Yes 

No 
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sejumlah koloni, kemudian dalam setiap perulangan, masing-

masing imperial akan melakukan peperangan untuk 

memperebutkan koloni terlemah dari imperial yang kalah. Imperial 

yang sudah tidak memiliki koloni dan kalah dalam berperang 

nantinya akan menjadi koloni dari imperial pemenang. Algoritma 

ini dimulai dengan memproduksi solusi acak kandidat dalam ruang 

pencarian dari masalah optimisasi. Titik acak yang dihasilkan dari 

algoritma ini disebut negara awal. Negara dalam algoritma ini 

adalah konsep kromosom dalam GA dan partikel dalam Particle 

Swarm Optimization (PSO) dan sebuah nilai array dari solusi 

optimisasi.  

Dua operator utama algoritma ICA adalah asimilasi dan 

revolusi. Asimilasi adalah proses untuk membuat koloni masing-

masing kerajaan lebih dekat dengan negara imperialis. Sedangkan 

revolusi ditujukan untuk membawa perubahan acak mendadak 

dalam posisi beberapa negara dalam rangka pencarian solusi 

optimisasi. Selama asimilasi dan revolusi koloni mungkin 

mencapai posisi yang lebih baik dan memiliki kesempatan untuk 

mengambil kendali seluruh kerajaan dan menggantikan negara 

imperialis saat kekaisaran [33]. 

Dalam algoritma ini persaingan imperialistik juga 

merupakan suatu bagian dimana semua kerajaan mencoba untuk 

memenangkan permainan ini dan menguasai koloni kerajaan 

lainnya karena fungsi dari masalah optimisasi ini adalah untuk 

menentukan kekuatan masing-masing negara. Berdasarkan 

kekuatan masing masing negara tersebut, beberapa negara awal 

terbaik, menjadi imperialis dan mulai mengambil kendali dari 

negara-negara lain (disebut koloni) dan membentuk empires awal. 

Dalam setiap langkah dari algoritma, berdasarkan kekuasaan 

mereka, semua kerajaan memiliki kesempatan untuk mengambil 

kendali dari salah satu atau lebih dari koloni kekaisaran terlemah. 

Algoritma berlanjut dengan langkah-langkah yang disebutkan 

(asimilasi, revolusi, kompetisi) sampai kondisi berhenti terpenuhi. 

Diagram alir optimisasi dengan menggunakan ICA ditunjukkan 

pada gambar selanjutnya. 

https://translate.googleusercontent.com/translate_c?depth=1&hl=id&prev=search&rurl=translate.google.co.id&sl=en&u=https://en.wikipedia.org/wiki/Particle_Swarm_Optimization&usg=ALkJrhh10IwW3DUwVsu9r9dLcHCGoCsEiA
https://translate.googleusercontent.com/translate_c?depth=1&hl=id&prev=search&rurl=translate.google.co.id&sl=en&u=https://en.wikipedia.org/wiki/Particle_Swarm_Optimization&usg=ALkJrhh10IwW3DUwVsu9r9dLcHCGoCsEiA
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Gambar 2.14 Flowchart proses optimisasi ICA [33]  

2.10.3  Particle Swarm Optimization 

Particle Swarm Optimization (PSO) merupakan suatu 

algoritma yang meniru proses yang terjadi dalam kehidupan 

populasi burung atau ikan dalam mencari makanan. Algoritma ini  

berkembang cukup pesat, baik dari sisi aplikasi maupun dari sisi 

pengembangan metode yang digunakan pada algoritma tersebut. 

Pada PSO populasi diasumsikan mempunyai ukuran tertentu 

dengan setiap partikel mempunyai posisi awal yang acak dalam 

suatu ruang multidimensi. Setiap partikel mempunyai dua 

karakteristik penting, yakni posisi dan kecepatan. Setiap generasi 

partikel akan bergerak dalam ruang atau space tertentu dan 

mengingat posisi terbaik yang pernah dilalui terhadap sumber 
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makanan atau nilai fungsi objektif. Kemudian, partikel tersebut 

akan menyampaikan informasi mengenai posisi terbaiknya kepada 

partikel yang lain sehingga partikel lain akan menyesuaikan posisi 

dan kecepatan berdasarkan informasi yang telah diterima [34]. 

Pada setiap iterasi suatu nilai kecepatan baru untuk setiap 

partikel dihitung berdasarkan kecepatan sekarang, jarak dari posisi 

terbaik sebelumnya (personal best) dan jara k dari posisi global 

best. Kecepatan baru tersebut digunakan untuk menghitung posisi 

partikel selanjutnya dan proses tersebut berlangsung terus menerus 

hingga iterasi selesai dilakukan. Beberapa istilah umum yang biasa 

digunakan dalam algoritma PSO adalah sebagai berikut . 

1. Swarm 

 Swarm merupakan populasi. 

2. Partikel 

 Partikel merupakan anggota/ individu pada suatu swarm. 

3. Pbest (Personal Best) 

 Merupakan posisi suatu partikel terbaik pada suatu iterasi dan 

dipersiapkan untuk mendapatkan solusi yang terbaik. 

4. Gbest (Global Best) 

 Merupakan posisi terbaik partikel diantara Pbest yang ada dan 

menjadi solusi yang terbaik. 

5. Velocity (v) 

 Vektor yang menggerakan proses optimisasi yang 

menentukan arah dimana partikel diperlukan untuk berpindah 

dan memperbaiki posisi sebelumnya. 

6. Inertia weight ( ) 

 Parameter yang digunakan untuk mengontrol dampak dari 

adanya velocity yang diberikan pada suatu partikel. 

7. Learning rates (c1 dan c2) 

 Suatu konstanta untuk menilai kemampuan partikel (c1) dan 

kemampuan social swarm (c2) yang menunjukkan bobot dari 

partikel terhadap memorinya. 

Diagram alir optimisasi dengan menggunakan PSO 

ditunjukkan pada Gambar 2.15. 
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Gambar 2.15 Flowchart proses optimisasi PSO [34] 

2.10.4  Duelist Algorithm 

Duelist algorithm merupakan suatu algoritma yang 

terinspirasi dari pertarungan manusia dan kemampuan untuk 

meningkatkan kemampuan. Pada duelist algorithm setiap individu 

dalam populasi disebut dengan duelist. Setiap duelist akan 

bertarung satu sama lain dengan duelist lainnya untuk menentukan 

juaranya. Seorang juara merupakan individu yang terkuat, namun 

individu yang lemah juga dapat memangkan pertarungan apabila 

mempunyai faktor keberuntungan. 



37 

 

 

Tahapan dalam algoritma ini adalah pertama setiap duelist 

memiliki sifat masing-masing yang dikodekan ke dalam array 

biner dari satu dan nol. Setelah itu, masing-masing petarung 

dievaluasi untuk menentukan kemampuan bertempur mereka dan 

kemudian jadwal pertarungan diatur untuk setiap petarung yang 

berisi satu set peserta pertarungan, dalam pertarungan ini setiap 

petarung akan bertarung satu lawan satu dengan petarung lainnya 

seperti duel gladiator. Hal ini dilakukan agar menghindari local 

optimum. Setiap pertarungan akan menghasilkan pemenang dan 

pecundang berdasarkan kemampuan bertarung dan keberuntungan. 

Setelah pertarungan selesai maka juara ditentukan [35]. 

Pada tahap selanjutnya, setiap pemenang dan pecundang 

masing-masing mempunyai kesempatan untuk meningkatkan 

kemampuan bertarung mereka. Setiap pecundang akan beajar dari 

lawan mereka dengan mengganti beberapa bagian dari binary 

array mereka dengan binary array milik pemenang, sedangkan 

pemenang akan berinovasi mempelajari teknik baru dengan 

mengganti binary array mereka dengan binary array baru. 

Sementara juara akan melatih duelist baru sehingga mempunyai 

kemampuan sepertinya. Duelist baru tersebut akan bergabung pada 

pertandingan selanjutnya. 

Kemampuan bertarung setiap duelist akan di evaluasi 

kembali untuk pertandingan selanjutnya pada tahap post-

qualification dan ditentukan kembali juaranya. Dikarenakan 

terdapat duelist baru yang bergabung, maka duelist yang terburuk 

ketika pertandingan akan dieliminasi. Proses ini akan terus 

berlanjut hingga turnamen selesai. 

Diagram alir optimisasi dengan menggunakan DA 

ditunjukkan pada gambar berikut. 
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Gambar 2.16 Flowchart proses optimisasi DA [35] 

2.11 CAPEX dan OPEX 

2.11.1 CAPEX 

 CAPEX (Capital Expenditure) atau yang biasanya disebut 

sebagai capitlllal cost, merupakan salah satu komponen penting 

yang harus diperhatikan dalam perancangan sebuah kolom 

distilasi, disamping biaya operasional. Berikut merupakan 

langkah-langkah perhitungan biaya kapital pada kolom distilasi 

menurut Douglas [36]: 

a. Diasumsikan bahwa diameter kolom sebesar 1,5 meter atau 5 

ft. 
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b. Tray yang dipakai merupakan tipe plate dengan bahan yang 

terbuat dari stainless-steel. 

c. Didapatkan indeks M&S melalui Gambar 2.17. 

d. Perhitungan biaya kapital kolom distilasi terdiri dari dua hal 

yang perlu diperhitungkan yaitu biaya pembelian dan biaya 

pemasangan. 

 
Gambar 2.17 Faktor M&S pada perhitungan biaya kapital kolom 

distilasi [36] 

Berikut adalah persamaan yang digunakan dalam 

perhitungan biaya pembelian yang berdasarkan pada: 

Purchased Cost, $ = (
𝑀&𝑆

280
) (101,9𝐷1,066𝐻0.82𝐹𝑐)  (2.51) 

Dimana:  D = Diameter (ft) 

 H = Tinggi (ft)  

 Fc = Fm . Fp 

Sedangkan persamaan yang digunakan dalam perhitungan 

biaya pemasangan adalah sebagai berikut: 

Installed Cost, $ = (
𝑀&𝑆

280
) (4,7𝐷1,55H Fc)  (2.52) 

Dimana:  D = Diameter (ft) 

 H = Tinggi (ft) 

 Fc = Fs + Ft + Fm 
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2.11.2 OPEX 

 OPEX (Operational Expenditure) atau yang biasa dikenal 

dengan operational cost didapatkan dari perhitungan jumlah energi 

kondenser dan reboiler yang dibutuhkan untuk menghasilkan 

produk yang sesuai dengan tujuan yang ingin dicapai. Berikut 

merupakan persamaan untuk menghitung biaya operasional 

menurut Jimenez [37]: 

Cost Operation  = f(Qreb, Qcond)  

= (
8500ℎ

𝑡𝑎ℎ𝑢𝑛
) [(

4,29$

𝑀𝑘𝑐𝑎𝑙
∗ 𝑄𝑟𝑒𝑏) + (

0,28$

𝑀𝑘𝑐𝑎𝑙
∗ 𝑄𝑐𝑜𝑛𝑑)]  (2.53) 

Dimana Qcond merupakan jumlah kalor yang dibutuhkan 

oleh kondenser dan Qreb adalah jumlah kalor yang diperlukan oleh 

reboiler.  

2.10.3 Total Annual Cost 

Total Annual Cost (TAC) adalah biaya yang dikeluarkan per 

tahun dan didapatkan dari perhitungan penjumlahan biaya capital 

(capital cost) dibagi dengan operating years kolom distilasi 

ditambah dengan biaya operasional (operational cost), TAC dapat 

dirumuskan sebagai berikut. 

TAC ($/years) = (
𝐶𝑎𝑝𝑖𝑡𝑎𝑙 𝐶𝑜𝑠𝑡

𝑂𝑝𝑒𝑟𝑎𝑡𝑖𝑛𝑔 𝑦𝑒𝑎𝑟𝑠
) + (𝑂𝑝𝑒𝑟𝑎𝑡𝑖𝑜𝑛𝑎𝑙 𝐶𝑜𝑠𝑡)  (2.54) 

2.12 Macam-Macam Tray 

Ada banyak tipe desain tray, tetapi yang paling umum adalah 

[38]: 

a. Bubble cap tray 

Bubble-cup biasanya didesain di atas plate pada sudut 

equilateral triangular, dengan baris yang disesuaikan secara 

normal dengan arah aliran menyilang plate. Bubble cap tray 

mempunyai tingkat-tingkat atau cerobong yang terpasang di atas 

hole (lubang), dan sebuah “cap” yang menutupi tingkat-tingkat. 

Bubble cap tray digunakan pada kondisi aliran rendah, di mana 

tray harus tetap basah, kecuali kondisi bentuk polymer, coking, 

atau fouling yang tinggi. 

b. Valve Tray 

Pada valve tray, perforasi (lubang-lubang kecil) ditutupi 

dengan valve yang mudah dilepas. Uap naik melalui perforasi pada 

tray, bubble pada liquid berbentuk sama. Valve yang terangkat 
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menunjukkan uap mengalir horizontal ke dalam liquid, dengan 

demikian menyediakan campuran yang mungkin terjadi dalam 

sieve tray. 

c. Sieve Tray 

Adalah plate metal sederhana dengan lubang diantaranya. 

Vapor lewat ke atas melalui liquid pada plate. Jumlah dan ukuran 

lubang menjadi parameter desain. Karena luas range operasi, 

kemudahan perawatan, dan faktor biaya, kebanyakan aplikasinya 

sieve dan valve tray diganti dengan bubble cup tray. 
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Halaman ini sengaja dikosongkan 
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BAB III  

METODOLOGI PENELITIAN 

Dalam penelitian ini memiliki tahapan-tahapan yang dapat 

dilihat pada Gambar 3.1. 

 
Gambar 3.1 Diagram alir metodologi penelitian 

3.1 Perumusan Masalah 

Permasalahan yang akan dibahas dalam tugas akhir ini 

adalah permasalahan yang terdapat di unit produksi LPGF PT. 

PGN SAKA Indonesia Pangkah Limited. Permasalahan tersebut 

ditemukan pada proses fraksinasi gas, dan equipment yang paling 

penting dari proses ini adalah beberapa kolom distilasi yang 

digunakan. Permasalahan utama dalam kolom distilasi ini adalah 
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pemakaian energi yang tinggi. Proses ini menggunakan energi 

yang besar di bagian kondenser dan reboiler untuk kebutuhan 

operasi. 

Berdasarkan identifikasi masalah yang ada, diketahui bahwa 

permasalahan utama dalam kolom distilasi ini adalah penggunaan 

energi yang tinggi dan tentunya hal ini akan linear dengan 

peningkatan operational cost yang dibutuhkan. Perumusan 

masalah yang diselesaikan pada tugas akhir ini yaitu, melakukan 

optimisasi desain kolom distilasi Petlyuk 4 produk pada proses 

fraksinasi gas alam menggunakan beberapa stochastic algorithm. 

3.2 Studi Literatur 

Studi literatur merupakan kegiatan yang dilakukan untuk 

mempelajari teori-teori dan prinsip dasar dalam melakukan 

penelitian ini, yang bersumber dari beberapa literatur yang 

digunakan sebagai referensi seperti manual book, text book, 

ataupun paper dari jurnal-jurnal ilmiah yang berkaitan dengan 

teori-teori yang mendasari tugas akhir ini. Dari studi literatur ini, 

didapatkan teori-teori yang digunakan sebagai acuan dalam 

menentukan langkah-langkah dan algoritma untuk menyelesaikan 

permasalahan pada penelitian ini. Materi-materi yang berkaitan 

dengan disertasi ini yaitu, kolom distilasi, Fully Thermally Coupled 

Distillation Coloumn (FTCDC), metode Fenske Underwood 

Gilliland (FGU), modifikasi metode Fenske Underwood Gilliland 

(FGU), metode Vapor-Liquid Equilibrium (VLE), Divided Wall 

Column (DWC), capital cost, dan operational cost. 

3.3 Pengumpulan Data dari Beberapa Kolom Distilasi 

Pengumpulan data dari beberapa kolom distilasi yang 

digunakan diambil dari Process Flow Diagram (PFD) kolom 

distilasi yang digunakan sebagai objek pada tugas akhir ini, yaitu 

kolom de-ethanizer, de-propanizer dan kolom de-butanizer di unit 

produksi LPGF PT. PGN SAKA Indonesia Pangkah Limited yang 

memiliki konfigurasi konvensional. Data-data ini digunakan 

sebagai acuan dalam mendesain kolom distilasi yang memilki 

konfigurasi Petlyuk beserta data fluid properties dan komposisis 

feed nya. 



45 

 

Berdasarkan data pada Process Flow Diagram (PFD), feed 

gas akan masuk ke kolom de-ethanizer. Kolom de-ethanizer 

berfungsi untuk memisahkan komponen etana dari komponen yang 

lebih berat lainnya. kemudian fraksi berat lainnya akan menjadi 

bottom product dari kolom de-ethanizer lalu masuk ke kolom 

selanjutnya yaitu kolom de-propanizer. 

Bottom (produk bawah) dari kolom de-ethanizer selanjutnya 

masuk ke kolom de-propanizer sebagai feed. Berdasarkan data 

PFD, kolom de-propanizer memisahkan komponen propana dari 

komponen yang lebih berat lainnya kemudian fraksi berat lainnya 

akan menjadi bottom product dari kolom de-propanizer lalu masuk 

ke kolom selanjutnya yaitu kolom de-butanizer.  

Kemudian bottom product dari kolom de-propanizer 

selanjutnya masuk ke kolom de-butanizer sebagain feed. 

Berdasarkan data PFD, kolom de-butanizer memisahkan 

komponen n-butane dengan komponen yang lebih berat lainnya 

yaitu n-pentane dll. 

3.4 Perancangan Kolom Petlyuk (Pre-desain) 

Kolom de-ethanizer, de-propanizer dan de-butanizer yang 

terdapat pada plant LPGF PT. PGN SAKA Indonesia Pangkah 

Limited memiliki konfigurasi konvensional yang dalam 

operasionalnya membutuhkan energi yang tinggi. Hal ini 

berdampak pula terhadap biaya operasional kolom distilasi 

tersebut. Konfigurasi Petlyuk yang diterapkan dalam mendesain 

kolom distilasi dapat menurunkan kebutuhan energi, sehingga 

dapat mengurangi biaya operasional sebesar 30%-40%. 

Perancangan kolom distilasi Petlyuk didesain mengacu pada 

gambar 2.7 menggunakan software ASPEN HYSYS V8.8 dengan 

key component A, B, C, dan D (etana, propana, n-butana, dan n-

pentana) pada feed. Susunan konfigurasi kolom berupa kolom pre-

fractionator, main column 1 dan main column 2. Untuk pemisahan 

produknya dapat dilihat pada gambar berikut. 
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Gambar 3.2 Desain kolom distilasi Petlyuk 

3.5 Perancangan Kolom Petlyuk Menggunakan Beberapa 

Metode 

Setelah itu, diterapkan beberapa metode, yaitu metode short-

cut (FUG), modifikasi metode FUG, metode VLE, dan metode 

VLE yang dioptimisasi menggunakan beberapa stochastic 

algorithm untuk mendapatkan jumlah tray yang optimal agar dapat 

mengurangi penggunaan energi pada condenser dan reboiler. 

3.5.1 Metode Short Cut 

Perancangan dengan metode short cut dapat dilakukan 

dengan 2 cara yaitu melakukan perhitungan pada menggunakan 

beberapa persamaan Fenske-Underwood-Gilliland dan mendesain 

kolom distilasi Petlyuk menggunakan software ASPEN HYSYS 

V8.8. Simulasi proses yang diterapkan oleh short cut column pada 

HYSYS didasarkan pada perhitungan matematis mass and energy 

balance untuk menentukan komposisi pada interconnection stream 

untuk menentukan jumlah minimum tray, minimum reflux, serta 

jumlah aktual tray. Susunan konfigurasi kolom distilasi Petlyuk 

menggunakan short cut column dapat ditunjukkan pada Gambar 

3.3 berikut ini. 
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Gambar 3.3 Desain kolom distilasi Petlyuk dengan short cut 

column 

Komposisi komponen A, B, C, dan D (etana, propana, n-

butana, n-pentana) yang ditargetkan pada distillate product, side 

product, dan bottom product disesuaikan dengan PFD. Sedangkan 

komposisi komponen A, B, C, dan D pada interconnection stream 

diperoleh melalui persamaan keseimbangan massa dan energi 

(mass and energy balance) dan diperoleh hasil perhitungan sebagai 

berikut. 
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Tabel 3.1 Komposisi interconnection stream 

Komponen 
Interconnection 

Stream 1 Stream 2 Stream 3 Stream 4 Stream 5 

Etana 0,91 0,00 0,91 0,00 0,00 

Propana 0,07 0,00 0,08 0,21 0,00 

n-Butana 0,02 0,08 0,00 0,69 0,07 

n-Pentana 0,00 0,92 0,00 0,10 0,92 

3.5.2 Metode Modifikasi Short Cut 

Metode ini merupakan modifikasi dari metode sebelumnya 

yaitu metode short cut yang berdasarkan persamaan Fenske-

Underwood-Gilliland. Apabila pada metode short cut, yang 

digunakan adalah persamaan Fenske-Underwood-Gilliland, pada 

metode modifikasi short cut ini dilakukan perhitungan 

menggunakan persamaan Winn-Kirkbride. Persamaan Winn 

merupakan modifikasi dari persamaan Fenske yang digunakan 

untuk menentukan jumlah minimum tray. Sedangkan persamaan 

Kirkbride digunakan untuk menentukan optimal feed stage. 

3.5.3 Metode VLE 

Vapor Liquid Equilibrium merupakan metode untuk 

menentukan jumlah tray dalam mendesain kolom distilasi dengan 

memperhatikan kesetimbangan uap dan cairan. Pada metode ini 

pertama dilakukan perhitungan tekanan saturasi dan temperatur 

saturasi menggunakan konstanta Antoine A, B, dan C dan 

parameter R dan Q berdasarkan ikatan senyawa tiap komponen 

yang didapatkan dari buku Introduction to Chemical Engineering 

Thermodynamics 6-Appendix C. Kemudian dilakukan perhitungan 

bubble point dan dew point untuk menentukan temperatur saat gas 

tersebut tepat akan berubah menjadi cairan dan temperatur saat 

cairan tepat akan berubah menjadi gas. Setelah itu dilakukan 

perhitungan jumlah tray, menentukan feed stage dari iterasi dan 

mass and energy balance yang akan digunakan dalam mendesain 

kolom distilasi dengan menggunakan persamaan keadaan 

UNIQUAC. 
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Gambar 3.4 Flowchart metode VLE 

3.5.4 Metode Optimisasi VLE 

Metode ini merupakan optimisasi dari hasil metode VLE. 

Optimisasi yang dilakukan menggunakan stochastic algorithm 

(stochastic algorithm), yaitu Genethic Algorithm (GA), Imperialist 

Competitive Algorithm (ICA), Particle Swarm Optimization 

(PSO), dan Duelist Algorithhm (DA). Fungsi objektif yang 

dijadikan acuan dalam optimisasi ini adalah meminimalkan Total 

Annual Cost (TAC). Terdapat 20 variabel yang dioptimisasi adalah 

komposisi etana, propana, n-butana, dan n-pentana pada 

interconnection stream 1, 2, 3, 4, 5. 

3.6 Perbandingan Hasil Perancangan (Menggunakan 

Rigorous) 

Pada tahap ini, hasil perancangan dari beberapa metode 

divalidasi dengan melalui metode rigorous menggunakan software 

ASPEN HYSYS V8.8. Pada metode rigorous, desain kolom 
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distilasi Petlyuk menggunakan jumlah tray hasil dari setiap metode 

disimulasikan untuk menentukan kondisi operasi pada konfigurasi 

Petlyuk dengan konsumsi energi seminimal mungkin. Pada tahapan 

ini didapatkan kondisi operasi kolom distilasi dengan Q condenser 

dan Q reboiler yang sesuai dan dapat diketahui pula bahwa desain 

kolom distilasi tersebut dapat diterapkan di lapangan. 

3.7 Analisa Data dan Pembahasan 

Data yang telah didapatkan melalui proses pengambilan 

data, kemudian dianalisa dan dilihat perbandingannya melalui 

metode validasi rigorous. Setelah dilakukan perbandingan hasil 

perancangan dari setiap metode, yaitu hasil perancangan desain 

kolom distilasi berkonfigurasi Petlyuk menggunakan metode 

short-cut, modifikasi metode short-cut, metode VLE, dan 

optimisasi metode VLE, maka dilakukan analisia hasil serta 

pembahasan. Analisa hasil tersebut didasarkan pada perhitungan 

capital cost yang berupa biaya pembelian dan pemasangan, serta 

operational cost (biaya operasi).  

3.8 Kesimpulan 

Langkah terakhir dalam tugas akhir ini adalah pembuatan 

kesimpulan. Pembuatan kesimpulan dilakukan berdasarkan hasil 

analisa dan pengujian. Kesimpulan ini disusun sesuai dengan 

tujuan penelitian untuk menjawab permasalahan penelitian. 

Halaman ini sengaja dikosongkan 
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BAB IV 

HASIL DAN PEMBAHASAN 

4.1 Pemodelan Kolom Destilasi Menggunakan Konfigurasi 

Petlyuk Metode Short Cut 

Ada dua cara yang dilakukan dalam perancangan kolom 

distilasi Petlyuk dengan metode short cut dilakukan ini yaitu 

melalui perhitungan dari persamaan Fenske-Underwood-Gilliland 

dan menggunakan short cut column pada software Aspen HYSYS 

V8.8, yang terdiri dari kolom pre-fractionator, main column 1 dan 

main column 2, dimana diantara ketiga kolom tersebut terdapat 5 

interconnection stream. Hasil perancangan kolom distilasi Petlyuk 

menggunakan metode short cut seperti ditunjukkan pada Gambar 

4.1. 

 
Gambar 4.1 Desain kolom Petlyuk metode short cut 

Interconnection stream 1 terdiri dari etana 5,5%, propana 

4,06%, n-butana 1,03% dan n-pentana 1,09%, pada 
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interconnection stream 2 terdiri dari etana 1%, propana 1,05%, n-

butana 9,5% dan n-butana 3,82%, pada interconnection stream 3 

terdiri dari etana 5,75%, propana 3,52%, n-butana 3% dan dan n-

pentana 3,9%, pada interconnection stream 4 terdiri dari etana 0%, 

propana 21,18%, n-butana 33% dan dan n-pentana 35%, sedangkan 

pada interconnection stream 5 terdiri dari etana 0%, propana 0%, 

n-butana 8% dan dan n-pentana 37%. Perhitungan yang dilakukan 

berdasarkan pada persamaan Fenske-Underwood-Gililland yang 

terdapat pada persamaan (2.19), (2.21), dan (2.24).  

Data untuk komposisi pada feed stream, distillate stream, 

dan bottom stream dari kolom Petlyuk hasil dari metode short cut 

ditunjukkan pada Tabel 4.1, 4.1, 4.2, 4.3, 4.4, 4.5, 4.6, dan 4.7. 

Prefractionator Column ditunjukkan pada T-100 di Gambar 4.1. 

Data komposisi stream pada feed, distillate, dan bottom dari 

prefractionator column ditunjukkan pada Tabel 4.8. Main column 

1 top ditunjukkan pada T-101 di Gambar 4.1. Data komposisi 

stream pada feed, distillate, dan bottom ditunjukkan pada Tabel 

4.9.  

Main column 1 bottom ditunjukkan pada T-102 di Gambar 

4.1. Data komposisi stream pada feed, distillate, dan bottom 

ditunjukkan pada Tabel 4.12. Main column 2 top ditunjukkan pada 

T-103 di Gambar 4.4. Data komposisi stream pada feed, distillate, 

dan bottom ditunjukkan pada Tabel 4.13. Main column 2 middle 

ditunjukkan pada T-104 di Gambar 4.1. Data komposisi stream 

pada feed, distillate, dan bottom ditunjukkan pada Tabel 4.14. Main 

column 2 bottom ditunjukkan pada T-105 di Gambar 4.1. Data 

komposisi stream pada feed, distillate, dan bottom ditunjukkan 

pada Tabel 4.15. Data spesifikasi stream pada sidestream hasil 

MIX-101 (Gambar 4.1) dari stream bottom 4 dan distillate 5 

ditunjukkan pada Tabel 4.16. Sedangkan data spesifikasi stream 

pada side hasil MIX-102 (Gambar 4.1) dari stream bottom 5 dan 

distillate 6 ditunjukkan pada Tabel 4.17. 
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Tabel 4.1 Data komposisi kolom pre-fractionator 

Komponen 
Komposisi (mole) 

Feed Distillate Bottom 

H2S 0,00 0,00 0,00 

CO2 0,03 0,03 0,00 

Nitrogen 0,02 0,02 0,00 

Methane 0,83 0,83 0,00 

Ethane 0,06 0,06 0,00 

Propane 0,04 0,04 0,00 

i-butane 0,01 0,01 0,01 

n-butane 0,01 0,01 0,04 

i-pentane 0,00 0,00 0,27 

n-pentane 0,00 0,00 0,30 

n-hexane 0,00 0,00 0,29 

n-heptane 0,00 0,00 0,06 

n-octane 0,00 0,00 0,03 

n-nonane 0,00 0,00 0,00 

n-decane 0,00 0,00 0,00 

n-C11 0,00 0,00 0,00 

n-C12 0,00 0,00 0,00 

n-C13 0,00 0,00 0,00 

n-C14 0,00 0,00 0,00 

n-C15 0,00 0,00 0,00 

n-C16 0,00 0,00 0,00 

n-C17 0,00 0,00 0,00 

n-C18 0,00 0,00 0,00 

n-C19 0,00 0,00 0,00 

H2O 0,00 0,00 0,00 

Total 1,00 1,00 1,00 
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Tabel 4.2 Data komposisi main column 1 top 

Komponen 
Komposisi (mole) 

Feed Distillate Bottom 

H2S 0,00 0,00 0,00 

CO2 0,03 0,03 0,00 

Nitrogen 0,02 0,02 0,00 

Methane 0,83 0,86 0,00 

Ethane 0,06 0,06 0,00 

Propane 0,04 0,04 0,21 

i-butane 0,01 0,00 0,33 

n-butane 0,01 0,00 0,36 

i-pentane 0,00 0,00 0,07 

n-pentane 0,00 0,00 0,03 

n-hexane 0,00 0,00 0,00 

n-heptane 0,00 0,00 0,00 

n-octane 0,00 0,00 0,00 

n-nonane 0,00 0,00 0,00 

n-decane 0,00 0,00 0,00 

n-C11 0,00 0,00 0,00 

n-C12 0,00 0,00 0,00 

n-C13 0,00 0,00 0,00 

n-C14 0,00 0,00 0,00 

n-C15 0,00 0,00 0,00 

n-C16 0,00 0,00 0,00 

n-C17 0,00 0,00 0,00 

n-C18 0,00 0,00 0,00 

n-C19 0,00 0,00 0,00 

H2O 0,00 0,00 0,00 

Total 1,00 1,00 1,00 
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Tabel 4.3 Data komposisi main column 1 bottom 

Komponen 
Komposisi (mole) 

Feed Distillate Bottom 

H2S 0,00 0,00 0,00 

CO2 0,00 0,00 0,00 

Nitrogen 0,00 0,00 0,00 

Methane 0,00 0,00 0,00 

Ethane 0,00 0,00 0,00 

Propane 0,00 0,28 0,00 

i-butane 0,01 0,26 0,01 

n-butane 0,04 0,35 0,04 

i-pentane 0,27 0,07 0,27 

n-pentane 0,30 0,04 0,31 

n-hexane 0,29 0,00 0,29 

n-heptane 0,06 0,00 0,06 

n-octane 0,03 0,00 0,03 

n-nonane 0,00 0,00 0,00 

n-decane 0,00 0,00 0,00 

n-C11 0,00 0,00 0,00 

n-C12 0,00 0,00 0,00 

n-C13 0,00 0,00 0,00 

n-C14 0,00 0,00 0,00 

n-C15 0,00 0,00 0,00 

n-C16 0,00 0,00 0,00 

n-C17 0,00 0,00 0,00 

n-C18 0,00 0,00 0,00 

n-C19 0,00 0,00 0,00 

H2O 0,00 0,00 0,00 

Total 1,00 1,00 1,00 
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Tabel 4.4 Data komposisi main column 2 top 

Komponen 
Komposisi (mole) 

Feed Distillate Bottom 

H2S 0,00 0,00 0,00 

CO2 0,03 0,03 0,00 

Nitrogen 0,02 0,02 0,00 

Methane 0,86 0,89 0,00 

Ethane 0,06 0,06 0,00 

Propane 0,04 0,00 0,99 

i-butane 0,00 0,00 0,01 

n-butane 0,00 0,00 0,00 

i-pentane 0,00 0,00 0,00 

n-pentane 0,00 0,00 0,00 

n-hexane 0,00 0,00 0,00 

n-heptane 0,00 0,00 0,00 

n-octane 0,00 0,00 0,00 

n-nonane 0,00 0,00 0,00 

n-decane 0,00 0,00 0,00 

n-C11 0,00 0,00 0,00 

n-C12 0,00 0,00 0,00 

n-C13 0,00 0,00 0,00 

n-C14 0,00 0,00 0,00 

n-C15 0,00 0,00 0,00 

n-C16 0,00 0,00 0,00 

n-C17 0,00 0,00 0,00 

n-C18 0,00 0,00 0,00 

n-C19 0,00 0,00 0,00 

H2O 0,00 0,00 0,00 

Total 1,00 1,00 1,00 
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Tabel 4.5 Data komposisi main column 2 middle 

Komponen 
Komposisi (mole) 

Feed Distillate Bottom 

H2S 0,00 0,00 0,00 

CO2 0,00 0,00 0,00 

Nitrogen 0,00 0,00 0,00 

Methane 0,00 0,00 0,00 

Ethane 0,00 0,00 0,00 

Propane 0,21 1,00 0,01 

i-butane 0,33 0,00 0,41 

n-butane 0,36 0,00 0,45 

i-pentane 0,07 0,00 0,09 

n-pentane 0,03 0,00 0,03 

n-hexane 0,00 0,00 0,00 

n-heptane 0,00 0,00 0,00 

n-octane 0,00 0,00 0,00 

n-nonane 0,00 0,00 0,00 

n-decane 0,00 0,00 0,00 

n-C11 0,00 0,00 0,00 

n-C12 0,00 0,00 0,00 

n-C13 0,00 0,00 0,00 

n-C14 0,00 0,00 0,00 

n-C15 0,00 0,00 0,00 

n-C16 0,00 0,00 0,00 

n-C17 0,00 0,00 0,00 

n-C18 0,00 0,00 0,00 

n-C19 0,00 0,00 0,00 

H2O 0,00 0,00 0,00 

Total 1,00 1,00 1,00 
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Tabel 4.6 Data komposisi main column 2 bottom 

Komponen 
Komposisi (mole) 

Feed Distillate Bottom 

H2S 0,00 0,00 0,00 

CO2 0,00 0,00 0,00 

Nitrogen 0,00 0,00 0,00 

Methane 0,00 0,00 0,00 

Ethane 0,00 0,00 0,00 

Propane 0,00 0,01 0,00 

i-butane 0,01 0,19 0,00 

n-butane 0,04 0,80 0,00 

i-pentane 0,27 0,00 0,28 

n-pentane 0,31 0,00 0,32 

n-butane 0,04 0,80 0,00 

n-hexane 0,29 0,00 0,30 

n-heptane 0,06 0,00 0,07 

n-octane 0,03 0,00 0,03 

n-nonane 0,00 0,00 0,00 

n-decane 0,00 0,00 0,00 

n-C11 0,00 0,00 0,00 

n-C12 0,00 0,00 0,00 

n-C13 0,00 0,00 0,00 

n-C14 0,00 0,00 0,00 

n-C15 0,00 0,00 0,00 

n-C16 0,00 0,00 0,00 

n-C17 0,00 0,00 0,00 

n-C18 0,00 0,00 0,00 

n-C19 0,00 0,00 0,00 

H2O 0,00 0,00 0,00 

Total 1,00 1,00 1,00 
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Tabel 4.7 Data komposisi side sream MIX-101 

Komponen Komposisi (mole) 

H2S 0,00 

CO2 0,00 

Nitrogen 0,00 

Methane 0,00 

Ethane 0,00 

Propane 0,99 

i-butane 0,01 

n-butane 0,00 

i-pentane 0,00 

n-pentane 0,00 

n-hexane 0,00 

n-heptane 0,00 

n-octane 0,00 

n-nonane 0,00 

n-decane 0,00 

n-C11 0,00 

n-C12 0,00 

n-C13 0,00 

n-C14 0,00 

n-C15 0,00 

n-C16 0,00 

n-C17 0,00 

n-C18 0,00 

n-C19 0,00 

H2O 0,00 

Total 1,00 
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Tabel 4.8 Data komposisi side stream MIX-102 

Komponen Komposisi (mole) 

H2S 0,00 

CO2 0,00 

Nitrogen 0,00 

Methane 0,00 

Ethane 0,00 

Propane 0,01 

i-butane 0,41 

n-butane 0,45 

i-pentane 0,09 

n-pentane 0,03 

n-hexane 0,00 

n-heptane 0,00 

n-octane 0,00 

n-nonane 0,00 

n-decane 0,00 

n-C11 0,00 

n-C12 0,00 

n-C13 0,00 

n-C14 0,00 

n-C15 0,00 

n-C16 0,00 

n-C17 0,00 

n-C18 0,00 

n-C19 0,00 

H2O 0,00 

Total 1,00 

Performansi dari masing-masing kolom pada desain kolom 

distilasi Petlyuk dengan metode short cut, yaitu performansi kolom 

pre-fractionator, main column top, dan main column bottom dapat 

dilihat melalui Tabel 4.9, 4.10, dan 4.11. 

 

 



61 

 

Tabel 4.9 Performansi kolom pre-fractionator 

Performansi Kolom Pre-fractionator Satuan Nilai 

 

Tray 

Minimum Number of Trays - 4,02 

Actual Number of Trays - 42,92 

Optimal Feed Stage - 1,15 

Temperatures 
Condenser  -102,40 

Reboiler  187,69 

 

Flows 

 

Rectify Vapour kgmol/h 7458,18 

Rectify Liquid kgmol/h 55,51 

Stripping Vapour kgmol/h 23,43 

 

Stripping Liquid kgmol/h 55,51 

Condenser Duty kJ/h -80123533,57 

Reboiler Duty kJ/h -17024985,64 

Reflux Ratios External Reflux Ratio - 0,0075 

Minimum Reflux Ratio - 0,0054 

 

Tabel 4.10 Performansi main column 1 top 

Performansi Main Column Top Satuan Nilai 

Tray 

Minimum Number of 

Trays 

- 

4,83 

Actual Number of Trays - 20,98 

Optimal Feed Stage - 8,54 

Temperatures 
Condenser  -101,50 

Reboiler  108,11 

Flows 

Rectify Vapour kgmol/h 7350,03 

Rectify Liquid kgmol/h 172,26 

Stripping Vapour kgmol/h 7350,03 

Stripping Liquid kgmol/h 7574,92 

Condenser Duty kJ/h -63287089,08 

Reboiler Duty kJ/h 70634760,54 

Reflux Ratios 
External Reflux Ratio - 0,024 

Minimum Reflux Ratio - 0,015 
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Tabel 4.11 Performansi main column 1 bottom 

Performansi Main Column Top Satuan Nilai 

Tray 

Minimum Number of Trays - 11,01 

Actual Number of Trays - 17,95 

Optimal Feed Stage - 10,76 

Temperatures 
Condenser  103,53 

Reboiler  187,96 

Flows 

Rectify Vapour kgmol/h 2,24 

Rectify Liquid kgmol/h 2,16 

Stripping Vapour kgmol/h 2,24 

Stripping Liquid kgmol/h 34,24 

Condenser Duty kJ/h -29215,39 

Reboiler Duty kJ/h 30366,22 

Reflux Ratios 
External Reflux Ratio - 25,3 

Minimum Reflux Ratio - 16,87 

Tabel 4.12 Performansi main column 2 top 

Performansi Main Column Top Satuan Nilai 

Tray 

Minimum Number of Trays - 13,45 

Actual Number of Trays - 41,46 

Optimal Feed Stage - 3,05 

Temperatures 
Condenser  -102,40 

Reboiler  66,02 

Flows 

Rectify Vapour kgmol/h 7390,69 

Rectify Liquid kgmol/h 467,32 

Stripping Vapour kgmol/h 7390,69 

Stripping Liquid kgmol/h 7645,09 

Condenser Duty kJ/h -50267921,28 

Reboiler Duty kJ/h 55132105,78 

Reflux Ratios 
External Reflux Ratio - 0,0675 

Minimum Reflux Ratio - 0,04 
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Tabel 4.13 Performansi main column 2 middle 

Performansi Main Column Bottom Satuan Nilai 

Tray 

Minimum Number of 

Trays 

- 

23,29 

Actual Number of Trays - 38,04 

Optimal Feed Stage - 35,73 

Temperatures 
Condenser [C]  65,03 

Reboiler [C]  121,51 

Flows 

Rectify Vapour kgmol/h 519,99 

Rectify Liquid kgmol/h 474,93 

Stripping Vapour kgmol/h 517,25 

Stripping Liquid kgmol/h 697,17 

Condenser Duty kJ/h -5517204,768 

Reboiler Duty kJ/h 5715800,812 

Reflux Ratios 
External Reflux Ratio - 10,539 

Minimum Reflux Ratio - 7,02 

 

Tabel 4.14 Performansi main column 2 bottom 

Performansi Main Column Top Satuan Nilai 

Tray 

Minimum Number of Trays - 43,50 

Actual Number of Trays - 69,10 

Optimal Feed Stage - 59,64 

Temperatures 
Condenser  120,05 

Reboiler  191,96 

Flows 

Rectify Vapour kgmol/h 42,16 

Rectify Liquid kgmol/h 40,69 

Stripping Vapour kgmol/h 42,16 

Stripping Liquid kgmol/h 72,68 

Condenser Duty kJ/h -484461,3266 

Reboiler Duty kJ/h 499287,6701 

Reflux Ratios 
External Reflux Ratio - 27,606 

Minimum Reflux Ratio - 18,40 
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Beberapa parameter yang didapatkan melalui hasil 

perancangan kolom Petlyuk menggunakan metode short cut adalah 

sebagai berikut. 

Tabel 4.15 Hasil perancangan menggunakan metode short-cut 

No Parameter Nilai 

1 Jumlah tray pre-fractionator 43 

2 Jumlah tray main column 1 39 

3 Jumlah tray main column 2 149 

4 Letak feed masuk pre-fractionator 1 

5 Letak feed masuk main column 1 9 dan 32 

6 Letak feed masuk main column 2 3, 78 dan 140 

7 Letak side stream main column 1 21 

8 Letak side stream main column 2 42 dan 80 

4.2 Pemodelan Kolom Destilasi Menggunakan Konfigurasi 

Petlyuk Metode Short Cut Modifikasi 

Pemodelan dengan metode ini dilakukan dengan 

menggunakan persamaan matematis untuk menghitung parameter-

parameter desain kolom distilasi Petlyuk 4 produk, seperti 

minimum number of trays, actual number of trays, dan optimal feed 

stage yang didapatkan melalui persamaan Winn-Kirkbride. 

Perhitungan ini merupakan modifikasi persamaan Fenske-

Underwood-Gilliland yang digunakan pada metode short cut. Pada 

metode ini, selain memperhitungan K-value untuk feed stream 

yang didapatkan dari buku “Introduction to Chemical Engineering 

Thermodynamics 7 dan relative volatilities (𝛼LK) tiap komponen, 

juga memperhitungan koefisien modifikasi dari relative volatilities 

(𝛽LK). K-value tiap komponen pada feed stream (2361 kPa, 42,2℃) 

ditentukan dengan menggunakan garis merah pada grafik gambar 

4.2 dan nilainya ditunjukkan pada tabel 4.16 berikut. 
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Gambar 4.2 Grafik K-value komponen pada feed stream [39] 
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Tabel 4.16 K-value komponen feed stream 

Komponen Feed K-Value 

H2S 0.00 0.00 

CO2 0.03 0.00 

Nitrogen 0.02 0.00 

Methane 0.83 8.00 

Ethane 0.06 2.00 

Propane 0.04 0.72 

i-butane 0.01 0.33 

n-butane 0.01 0.20 

i-pentane 0.00 0.11 

n-pentane 0.00 0.09 

n-hexane 0.00 0.04 

n-heptane 0.00 0.01 

n-octane 0.00 0.01 

n-nonane 0.00 0.00 

n-decane 0.00 0.00 

n-C11 0.00 0.00 

n-C12 0.00 0.00 

n-C13 0.00 0.00 

n-C14 0.00 0.00 

n-C15 0.00 0.00 

n-C16 0.00 0.00 

n-C17 0.00 0.00 

n-C18 0.00 0.00 

n-C19 0.00 0.00 

H2O 0.00 0.00 

Total 1.00 11.50 

 

Persamaan (2.25) sampai dengan (2.30) digunakan untuk 

menentukan minimum number of trays, actual number of trays, dan 

optimal feed stage pada kolom pre-fractionator, main column top, 

and main column bottom yang berturut-turut ditunjukkan pada 

tabel berikut. 
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Tabel 4.17 Hasil perhitungan persamaan Winn-Kirkbride 

Parameter Kolom 

Pre-
fractiona

tor 

Main 

Column 
1 Top 

Main 

Column 
1 

Bottom 

Main 

Column 
2 Top 

Main 

Column 
2 

Middle 

Main 

Column 
2 

Bottom 

Minimum 

number of 

trays 

2,60 

 

1,34 

 

18,67 

 

2,62 

 

27,19 

 

35,16 

Actual 

number of 

trays 

53,32 

 

9,71 

 

33,71 

 

49,52 

 

38,43 

 

67,26 

optimal 

feed stage 

2,64 

 

3,25 

 

18,93 

 

43,36 

 

37,22 

 

61,25 

 

Beberapa parameter yang didapatkan melalui hasil 

perancangan kolom Petlyuk menggunakan modifikasi metode 

short cut adalah sebagai berikut. 

Tabel 4.18 Hasil perancangan menggunakan modifikasi metode 

short cut 

No Parameter Nilai 

1 Jumlah tray pre-fractionator 40 

2 Jumlah tray main column 1 36 

3 Jumlah tray main column 2 151 

4 Letak feed masuk pre-fractionator 3 

5 Letak feed masuk main column 1 3 dan 29 

6 Letak feed masuk main column 2 3, 87 dan 141 

7 Letak side stream main column 1 10 

8 Letak side stream main column 2 50 dan 88 

4.3 Pemodelan Kolom Destilasi Menggunakan Konfigurasi 

Petlyuk Metode VLE 

Pemodelan dengan metode ini didasarkan pada 

kesetimbangan uap dan cairan. Hal yang pertama ditentukan pada 

metode VLE adalah tekanan saturasi (Psat) dan temperatur saturasi 
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(Tsat). Nilai Psat dan Tsat tiap komponen dipengaruhi oleh 

konstanta Antoine (A, B, dan C) pada masing-masing komponen, 

yaitu A untuk etana= 3,95405, propana= 3,92828,  n-butana= 

3,93266, dan n-pentana=3.98136. B untuk etana= 663,72, 

propana= 803,997, n-butana= 935.773, dan n-pentana=1064.84. C 

untuk etana= 256,681, propana= 247,04, n-butana= 238.789, dan 

n-pentana=232.012 yang didapatkan melalui tabel pada lampiran B 

Constants for The Antoine Equation for Vapor Pressures of Pure 

Species pada buku “Introduction to Chemical Engineering 

Thermodynamics 7”. Nilai Psat dan Tsat tersebut digunakan untuk  

menentukan bubble point dan dew point. Bubble point yaitu 

temperatur dimana cairan mulai membentuk gelombang uap sesuai 

dengan tekanan yang diberikan, sedangkan dew point adalah 

temperatur dimana uap/gas mulai mengembun sesuai dengan 

tekanan yang diberikan. Perhitungan nilai entalpi juga dilakukan 

untuk menentukan entalpi dari uap dan cairan. Persamaan 

UNIQUAC digunakan pada metode ini untuk menentukan 

komposisi pada tiap stream. 

Beberapa parameter yang didapatkan melalui hasil 

perancangan kolom Petlyuk menggunakan modifikasi metode VLE 

adalah sebagai berikut. 

Tabel 4.19 Hasil perancangan menggunakan metode VLE 

No Parameter Nilai 

1 Jumlah tray pre-fractionator 48 

2 Jumlah tray main column 1 53 

3 Jumlah tray main column 2 198 

4 Letak feed masuk pre-fractionator 2 

5 Letak feed masuk main column 1 3 dan 28 

6 Letak feed masuk main column 2 2, 78 dan 122 

7 Letak side stream main column 1 17 

8 Letak side stream main column 2 29 dan 139 

4.4 Pemodelan Kolom Destilasi Menggunakan Konfigurasi 

Petlyuk Metode VLE dan Optimisasi 

Optimisasi menggunakan stochastic algorithm  pada metode 

VLE untuk mengoptimalkan parameter-parameter desain 
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perancangan kolom distilasi dengan metode VLE meliputi  

meliputi Genetic Algorithm (GA), Imperialist Competitive 

Algorithm (ICA), Particle Swarm Optimization (PSO), dan Duelist 

Algorithm (DA). Fungsi objektif yang digunakan pada optimisasi 

ini adalah meminimalkan total annual cost (penjumlahan capital 

cost dan operational cost) dari perancangan desain kolom distilasi: 

Jmin= Total Annual Cost                            (4.1) 

a. Genetic Algorithm (GA) 

Genetic Algorithm (GA) adalah algoritma optimisasi yang 

terinspirasi dari mekanisme seleksi alam, dimana individu yang 

terkuatlah yang akan bertahan hidup. Dalam algoritma ini potensi 

solusi dari suatu masalah adalah seorang individu dan dapat 

direpresentasikan dalam suatu set parameter. Kemudian setelah 

proses seleksi crossover dan mutasi, keturunan hasil dari seleksi, 

rekombinasi, dan mutasi akan menggantikan populasi induk. Hal 

ini akan berlangsung terus menerus hingga generasi terakhir. 

Optimisasi menggunakan Genetic Algorithm (GA) dilakukan 

dengan menetapkan parameter seperti: 

- Jumlah populasi = 50 

- Jumlah iterasi = 50 

- Elitism = 0.1 

- Probabilitas crossover = 0.75 

- Probabilitas mutasi = 0.0005 

- Jumlah bit = 20 

Proses optimisasi dijalankan melalui software MATLAB 

yang bertujuan untuk mendapatkan jumlah tray yang optimal serta 

cost yang minimum. Hasil optimisasi dapat ditunjukkan melalui 

Gambar 4.3 yang secara berangsur-angsur konvergen menuju nilai 

minimum. 
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Gambar 4.3 Hasil optimisasi VLE dengan Genetic Algorithm 

(GA) 

Beberapa parameter yang didapatkan melalui hasil 

perancangan desain kolom Petlyuk menggunakan optimisasi 

metode VLE dengan GA adalah sebagai berikut. 

Tabel 4.20 Hasil perancangan menggunakan optimisasi metode 

VLE dengan Genetic Algorithm (GA) 

No Parameter Nilai 

1 Jumlah tray pre-fractionator 85 

2 Jumlah tray main column 1 57 

3 Jumlah tray main column 2 255 

4 Letak feed masuk pre-fractionator 2 

5 Letak feed masuk main column 1 2 dan 32 

6 Letak feed masuk main column 2 2, 32 dan 151 

7 Letak side stream main column 1 19 

8 Letak side stream main column 2 30 dan 141 
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b. Imperialist Competitive Algorithm (ICA) 

Algoritma ini mengambil prinsip kompetisi kerajaan dalam 

menaklukan kerajaan lain, yang dalam hal ini disebut sebagai 

imperial. Masing-masing imperial pada mulanya akan memiliki 

sejumlah koloni, kemudian dalam setiap perulangan, masing-

masing imperial akan melakukan peperangan untuk 

memperebutkan koloni terlemah dari imperial yang kalah. 

Berdasarkan kekuatan masing masing negara tersebut, beberapa 

negara awal terbaik, menjadi imperialis dan mulai mengambil 

kendali dari negara-negara lain (disebut koloni) dan membentuk 

empires awal. Dalam setiap langkah dari algoritma, berdasarkan 

kekuasaan mereka, semua kerajaan memiliki kesempatan untuk 

mengambil kendali dari salah satu atau lebih dari koloni kekaisaran 

terlemah. Algoritma berlanjut dengan langkah-langkah dalam ICA 

yaitu asimilasi, revolusi, dan kompetisi sampai kondisi berhenti 

terpenuhi.  Optimisasi menggunakan ICA dilakukan dengan 

menetapkan parameter seperti: 

- Jumlah populasi = 20 

- Jumlah iterasi = 50 

- Jumlah empire = 10 

- Alpha = 1 

- Beta = 1,5 

- Probabilitas revolusi = 0,05 

- Laju revolusi = 0,1 

- Zeta = 0,2 

Proses optimisasi dijalankan melalui software MATLAB yang 

bertujuan untuk mendapatkan jumlah tray yang optimal serta cost 

yang minimum. Hasil optimisasi dapat ditunjukkan melalui 

Gambar 4.4 yang pada awalnya bergerak turun perlahan-lahan 

hingga secara konstan menunjukkan nilai yang sama sampai iterasi 

ke 100.  
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Gambar 4.4 Grafik Hasil optimisasi VLE dengan Imperialist 

Competitive Algorithm (ICA) 

Beberapa parameter yang didapatkan melalui hasil 

perancangan desain kolom Petlyuk menggunakan optimisasi 

metode VLE dengan ICA adalah sebagai berikut. 

Tabel 4.21 Hasil perancangan menggunakan optimisasi metode 

VLE dengan Imperialist Competitive Algorithm (ICA) 

No Parameter Nilai 

1 Jumlah tray pre-fractionator 97 

2 Jumlah tray main column 1 60 

3 Jumlah tray main column 2 245 

4 Letak feed masuk pre-fractionator 1 

5 Letak feed masuk main column 1 2 dan 31 

6 Letak feed masuk main column 2 2, 35 dan 150 

7 Letak side stream main column 1 26 

8 Letak side stream main column 2 33 dan 142 
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c. Particle Swarm Optimization (PSO) 

Pada PSO populasi diasumsikan mempunyai ukuran tertentu 

dengan setiap partikel mempunyai posisi awal yang acak dalam 

suatu ruang multidimensi. Setiap partikel mempunyai dua 

karakteristik penting, yakni posisi dan kecepatan. Setiap generasi 

partikel akan bergerak dalam ruang atau space tertentu dan 

mengingat posisi terbaik yang pernah dilalui terhadap sumber 

makanan atau nilai fungsi objektif. Kemudian, partikel tersebut 

akan menyampaikan informasi mengenai posisi terbaiknya kepada 

partikel yang lain sehingga partikel lain akan menyesuaikan posisi 

dan kecepatan berdasarkan informasi yang telah diterima. Pada 

setiap iterasi suatu nilai kecepatan baru untuk setiap partikel 

dihitung berdasarkan kecepatan sekarang, jarak dari posisi terbaik 

sebelumnya (personal best) dan jara k dari posisi global best. 

Kecepatan baru tersebut digunakan untuk menghitung posisi 

partikel selanjutnya dan proses tersebut berlangsung terus menerus 

hingga iterasi selesai dilakukan. 

Optimisasi menggunakan PSO dilakukan dengan 

menetapkan parameter seperti: 

- Jumlah populasi = 20 

- Jumlah iterasi = 50 

- Inertia weight = 1 

- Inertia weight damping ratio= 0,99 

- Personal Learning Coefficient (c1) = 1,5 

- Global Learning Coefficient (c2) = 2 

Proses optimisasi dijalankan melalui software MATLAB 

yang bertujuan untuk mendapatkan jumlah tray yang optimal serta 

cost yang minimum. Hasil optimisasi dapat ditunjukkan melalui 

Gambar 4.4 yang turun pada awalnya hingga secara berangsur-

angsur konvergen menuju ke nilai yang minimum pada iterasi ke 

50.  
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Gambar 4.5 Hasil optimisasi VLE dengan Particle Swarm 

Optimization (PSO) 

Beberapa parameter yang didapatkan melalui hasil 

perancangan desain kolom Petlyuk menggunakan optimisasi 

metode VLE dengan PSO adalah sebagai berikut. 

Tabel 4.22 Hasil perancangan menggunakan optimisasi metode 

VLE dengan Particle Swarm Optimization (PSO) 

No Parameter Nilai 

1 Jumlah tray pre-fractionator 93 

2 Jumlah tray main column 1 49 

3 Jumlah tray main column 2 225 

4 Letak feed masuk pre-fractionator 1 

5 Letak feed masuk main column 1 2 dan 29 

6 Letak feed masuk main column 2 2, 32 dan 153 

7 Letak side stream main column 1 28 

8 Letak side stream main column 2 30 dan 141 
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d. Duelist Algorithm (DA) 

Algoritma ini merupakan algoritma baru yang terinspirasi 

dari pertempuran manusia dan berdasarkan Genetic Algorithm 

(GA). Dalam DA, semua individu dalam populasi disebut sebagai 

duelist, semua duelists akan melawan satu per satu untuk 

menentukan juara, kalah atau menang. Pertarungan tersebut dibuat 

dimana yang terkuat memiliki kemungkinan kalah. Ada sebuah 

kemungkinan bahwa yang lemah akan beruntung untuk menang. 

Kemampuan bertarung setiap duelist akan di evaluasi kembali 

untuk pertandingan selanjutnya pada tahap post-qualification dan 

ditentukan kembali juaranya. Dikarenakan terdapat duelist baru 

yang bergabung, maka duelist yang terburuk ketika pertandingan 

akan dieliminasi. Proses ini akan terus berlanjut hingga turnamen 

selesai. 

Optimisasi menggunakan DA dilakukan dengan 

menetapkan parameter seperti: 

- Jumlah populasi = 20 

- Jumlah iterasi = 50 

- Fight capabilities = 50 

- Champion= 0,1 

- Learning probability = 0,8 

- Innovate probability= 0,1 

- Luck coefficient = 0,01 

- First duelist luck coefficient = 0 

- Second duelist luck coefficient = 0 

Proses optimisasi dijalankan melalui software MATLAB 

yang bertujuan untuk mendapatkan jumlah tray yang optimal serta 

cost yang minimum. Hasil optimisasi dapat ditunjukkan melalui 

Gambar 4.9 yang secara acak naik turun secara terus menerus 

hingga menuju nilai konvergen yaitu nilai minimum dari 20 

populasi yang masing masing populasi mengalami iterasi iterasi 

maksimum sebanyak 50. 
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Gambar 4.6 Grafik hasil optimisasi VLE dengan Duelist 

Algorithm (DA) 

Beberapa parameter yang didapatkan melalui hasil 

perancangan desain kolom Petlyuk menggunakan optimisasi 

metode VLE dengan DA adalah sebagai berikut. 

Tabel 4.23 Hasil perancangan menggunakan optimisasi metode 

VLE dengan Duelist Algorithm (DA) 

No Parameter Nilai 

1 Jumlah tray pre-fractionator 91 

2 Jumlah tray main column 1 56 

3 Jumlah tray main column 2 261 

4 Letak feed masuk pre-fractionator 2 

5 Letak feed masuk main column 1 2 dan 28 

6 Letak feed masuk main column 2 2, 31 dan 150 

7 Letak side stream main column 1 26 

8 Letak side stream main column 2 29 dan 141 
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4.5 Validasi Hasil Perancangan pada ASPEN HYSYS V8.8 

 Hasil perancangan kolom distilasi menggunakan metode 

short cut, modifikasi short cut, Vapor-Liquid Equilibrium (VLE), 

dan optimisasi VLE dengan stochastic algorithm divalidasi dengan 

menggunakan metode rigorous pada software ASPEN HYSYS 

V8.8 sesuai dengan parameter yang didapatkan pada metode 

perancangan kolom distilasi Petlyuk untuk mengetahui Q 

condenser dan Q reboiler yang dibutuhkan. Desain kolom distilasi 

Petlyuk pada tahapan validasi dapat dilihat pada gambar  berikut. 

 
Gambar 4.7 Validasi kolom distilasi Petlyuk menggunakan 

metode rigorous 

 Dalam validasi desain kolom distilasi menggunakan metode 

rigorous pada software ASPEN HYSYS V8.8 dibutuhkan 

parameter desain kolom seperti minimum number of trays, actual 

number of trays, dan optimal feed stage dari hasil perancangan 

kolom distilasi Petlyuk dari masing-masing metode. Hasil validasi 

menunjukkan nilai Q condenser dan Q reboiler yang dibutuhkan 

pada perancangan kolom distilasi Petlyuk dengan masing-masing 

metode adalah sebagai berikut. 
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Tabel 4.25 Nilai Q condenser dan Q reboiler hasil validasi dari 

masing-masing metode 

Metode 
Q reboiler 

(kW) 

Q condenser 

(kW) 

Short cut 6151 29960 

Modifikasi short-cut 5836 29650 

VLE 5210 29060 

VLE dengan DA 3346 27260 

VLE dengan ICA 3748 27650 

VLE dengan GA 3161 27080 

VLE dengan PSO 4151 28040 

 

Dari tabel diatas, dapat dilihat bahwa Q reboiler terbesar 

dihasilkan oleh metode shortcut dan Q reboiler terkecil dihasilkan 

oleh metode VLE optimisasi menggunakan GA, sedangkan Q 

condenser terbesar dihasilkan oleh metode shortcut dan Q 

condenser terkecil dihasilkan oleh metode VLE optimisasi 

menggunakan DA. 

4.6 Analisa Teknoekonomi Hasil perancangan Petlyuk 

Perhitungan Total Annual Cost (TAC) hasil perancangan 

kolom distilasi Petlyuk dari metode short cut, modifikasi short cut, 

Vapor-Liquid Equilibrium (VLE), dan optimisasi VLE dengan 

stochastic algorithm berdasarkan pada penjumlahan capital cost 

dan operational cost persamaan (2.38), (2.39), dan (2.40). 

4.6.1 CAPEX 

 Biaya perancangan atau yang biasanya disebut sebagai 

capital cost, merupakan salah satu komponen penting dalam 

perancangan sebuah kolom distilasi, disamping biaya operasional. 
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Berikut merupakan langkah-langkah perhitungan biaya 

perancangan pada kolom distilasi 

a. Diasumsikan bahwa diameter kolom sebesar 1,5 meter atau 5 

ft. 

b. Tray yang dipakai merupakan tipe plate dengan bahan 

terbuat dari stainless-steel dengan tray spacing sebesar 24 

inch. Sehingga tinggi per-tray pada kolom adalah sebesar 

2 ft. 

c. Dengan didapatkannya tinggi tray dalam feet (ft) maka 

dihitung nilai dari faktor harga berdasarkan indeks M&S 

pada masing-masing metode . 

 

-  Pada metode short-cut 

Nilai M&S dari metode short cut menurut grafik 

tersebut adalah sebagai berikut: 

Pre-fractionator = $4.500 

Main column 1 = $3.000 

Main column 2 = $11.000 

 

-  Pada metode modifikasi short cut 

Nilai M&S dari modifikasi metode short cut menurut 

grafik tersebut adalah sebagai berikut: 

Pre-fractionator = $4.000 

Main column 1 = $4.000 

Main column 2 = $11.000 

 

-  Pada metode Vapor-Liquid Equilibrium (VLE) 

Nilai M&S dari metode VLE menurut grafik tersebut 

adalah sebagai berikut: 

Pre-fractionator = $5.000 

Main column 1 = $5.000 

Main column 2 = $12.000 

 

-  Pada metode optimisasi VLE dengan GA 

Nilai M&S dari optimisasi metode VLE dengan GA 

menurut grafik tersebut adalah sebagai berikut: 
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Pre-fractionator = $6.000 

Main column 1 = $5.000 

Main column 2 = $17.000 

 

-  Pada metode optimisasi VLE dengan ICA 

Nilai M&S dari optimisasi metode VLE dengan ICA 

menurut grafik tersebut adalah sebagai berikut: 

Pre-fractionator = $4.000 

Main column 1 = $5.000 

Main column 2 = $16.000 

 

-  Pada metode optimisasi VLE dengan PSO 

Nilai M&S dari optimisasi metode VLE dengan PSO 

menurut grafik tersebut adalah sebagai berikut: 

Pre-fractionator = $3.000 

Main column 1 = $7.000 

Main column 2 = $17.000 

 

-  Pada metode optimisasi VLE dengan DA 

Nilai M&S dari optimisasi metode VLE dengan GA 

menurut grafik tersebut adalah sebagai berikut: 

Pre-fractionator = $4.000 

Main column 1 = $5.000 

Main column 2 = $18.000 

 

d. Pada perhitungan biaya perancangan terdapat dua hal 

yang perlu diperhitungkan yaitu biaya pembelian dan 

biaya pemasangan. 

 

e. Perhitungan biaya pembelian dan biaya pemasangan 

terdapat pada persamaan (2.38) dan (2.39). 

 

Dari langkah perhitungan di atas maka didapatkan hasil 

perhitungan Capital Cost sebagai berikut. 
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Tabel 4.33 Capital cost dari setiap metode 

Metode 

Biaya 

Pembelian 

(juta $/tahun) 

Biaya 

Pemasangan 

(juta $/tahun) 

Capital 

Cost (juta 

$/tahun) 

Konvensional 0,31 0,12 0,43 

Short cut 0,60 0,21 0,81 

Modifikasi short-cut 0,60 0,21 0,82 

VLE 0,85 0,31 1,16 

VLE dengan DA 1,47 0,58 2,06 

VLE dengan ICA 1,29 0,50 1,79 

VLE dengan GA 1,43 0,56 1,99 

VLE dengan PSO 1,26 0,48 1,75 

 

Dari tabel tersebut dapat dilihat bahwa capital cost terkecil 

didapat dari optimisasi VLE dengan optimisasi PSO.  

4.6.2 OPEX 

Biaya operasional dalam perancangan kolom distilasi dapat 

ditentukan melalui persamaan (2.40), dari persamaan tersebut 

parameter yang mempengaruhi biaya operasional kolom distilasi 

adalah Q condenser dan Q reboiler. Biaya operasional 

perancangan kolom distilasi Petlyuk dari masing-masing metode 

adalah sebagai berikut. 
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Tabel 4.34 Operational cost dari setiap metode 

Metode 

Biaya 

Reboiler 

(juta $/tahun) 

Biaya 

Condenser 

(juta $/tahun) 

Operational 

Cost (juta 

$/tahun) 

Konvensional 287,78 16,70 304,49 

Short cut 192,86 61,31 254,17 

Modifikasi Short cut 182,98 60,67 243,66 

VLE 163,35 59,46 222,82 

VLE dengan DA 104,91 55,78 160,69 

VLE dengan ICA 117,51 56,58 174,09 

VLE dengan GA 99,11 55,41 154,52 

VLE dengan PSO 130,15 57,38 187,53 

 

Dari tabel tersebut dapat dilihat bahwa operational cost 

terkecil didapat dari optimisasi VLE dengan GA. 

4.6.3 TAC (Total Annual Cost) 

Perhitungan Total Annual Cost (TAC) dari masing-masing 

metode yang digunakan dalam desain perancangan kolom distilasi 

Petlyuk yang ditentukan menggunakan persamaan (2.54) 

menggunakan hasil dari operational cost dan capital cost 

ditunjukkan pada tabel berikut. 
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Tabel 4.35 Total Annual Cost dari setiap metode  

Metode Total Annual Cost (juta $/tahun) 

Konvensional 304,92 

Short cut 254,98 

Modifikasi Short cut 244,48 

VLE 223,99 

Optimisasi VLE dengan DA 162,75 

Optimisasi VLE dengan ICA 175,89 

Optimisasi VLE dengan GA 156,52 

Optimisasi VLE dengan PSO 189,28 

Dari hasil tersebut dapat dihitung selisih nilai penurunan 

Total Annual Cost terhadap kolom distilasi konvensional yang ada 

di industri, kemudian diperoleh hasil sebagai berikut. 

Nilai penurunan Total Annual Cost (TAC) pada tersebut 

dapat dilihat pada diagram batang berikut lebih jelasnya. 

 

Gambar 4.11 Penurunan nilai Total Annual Cost terhadap kolom 

konvensional 
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Dari grafik tersebut dapat dilihat bahwa nilai Total Annual 

Cost terendah didapatkan dengan perancangan desain kolom 

distilasi menggunakan metode Vapor Liquid Equilibrium 

dioptimisasi dengan metode Genetic Algorithm. 

Hasil diatas menunjukkan nilai capital cost berbanding 

terbalik dengan nilai operational cost, hal itu dikarenakan dalam 

mencapai kemurnian produknya pada proses pemisahan 

menggunakan kolom distilasi dibutuhkan kontak antara liquid dan 

vapor. Untuk memperbesar kontak antara vapor dan liquid pada 

kolom distilasi ada beberapa cara yaitu dengan memperbanyak 

jumlah tray yang secara otomatis akan menambah nilai capital 

cost, selain itu dengan menambah jumlah liquid dan vapor yang 

secara otomatis akan menambah penggunaan energi di bagian 

reboiler dan condenser yang akan menambah operational cost. 

Halaman ini sengaja dikosongkan 

 

aman ini sengaja dikosongkan 
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BAB V 

PENUTUP 

5.1 Kesimpulan 

Penelitian terkait optimisasi desain perancangan kolom 

distilasi Petlyuk 4 produk dengan 4 metode yang telah dilakukan 

didapatkan kesimpulan sebagai berikut ini : 

• Perancangan kolom distilasi Petlyuk berdasarkan metode 

short cut, modifikasi short cut, dan VLE adalah dengan 

menggunakan parameter desain jumlah tray pre-

fractionator masing-masing 43; 53; 48, jumlah tray main 

column 1 masing-masing 39; 36; 53, jumlah tray main 

column 2 masing-masing 149; 151; 198, letak feed masuk 

pre-fractionator masing-masing 1; 3; 2, letak feed masuk 

main column 1 masing-masing 9 dan 32; 3 dan 29; 3 dan 28, 

letak feed masuk main column 2 masing-masing 3, 78 dan 

140; 3, 87 dan 141; 2, 78 dan 122, letak side stream 1 

masing-masing 21; 10; 17, dan letak side stream 2 masing-

masing 42 dan 80; 50 dan 88; 30 dan 139 sedangkan 

menggunakan Stochastic Algorithm (GA, ICA, PSO, DA) 

menghasilkan desain jumlah tray pre-fractionator masing-

masing 85; 97; 93, 91, jumlah tray main column 1 masing-

masing 57; 60; 49, 56, jumlah tray main column 2 masing-

masing 255; 245; 225, 261, letak feed masuk pre-

fractionator masing-masing 2; 1; 1, 2, letak feed masuk main 

column 1 masing-masing 2 dan 32; 2 dan 31; 2 dan 29, 2 dan 

28, letak feed masuk main column 2 masing-masing 2, 32 

dan 151; 2, 35 dan 150; 2, 32 dan 155, 2, 31 dan 150 letak 

side stream 1 masing-masing 19; 26; 28, 26, dan letak side 

stream 2 masing-masing 30 dan 141; 33 dan 142; 30 dan 

141, 29 dan 141 yang dapat mempengaruhi capital cost, 

penggunaan energi, operational cost dan kualitas produk. 

• Perancangan kolom distilasi Petlyuk menggunakan metode 

Stochastic Algorithm (GA, ICA, PSO, DA) menghasilkan 

capital cost terendah oleh optimisasi menggunakan PSO 
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sebesar 4,09 juta $/tahun dan operational cost terendah oleh  

GA sebesar 168,68 juta $/tahun. 

• Perancangan kolom distilasi Petlyuk menggunakan metode 

short cut dapat mengurangi TAC sebesar 16,37%, 

modifikasi metode short cut sebesar 19,82%, metode VLE 

sebesar 14,86%, optimisasi metode VLE dengan PSO 

37,92%, dengan DA 26,62%, dengan GA 48,66%, dan 

dengan ICA 42,31% per tahun dari desain kolom distilasi 

konvensional. 

5.2 Saran 

Dari hasil tugas akhir ini dapat diberikan beberapa saran 

untuk pengembangan penelitian selanjutnya, yaitu: 

• Konfigurasi desain Petlyuk dapat diterapkan pada kolom 

distilasi yang terdapat di industri untuk menghemat energi 

yang dibutuhkan, serta diperlukan adanya simulasi terlebih 

dahulu sebelum desain konfigurasi tersebut benar-benar 

diterapkan di lapangan, agar diperoleh kesetimbangan massa 

dan energi serta hasil yang didapatkan sesuai dengan yang 

diharapkan. 

• Pada aplikasi di industri, metode short cut, modifikasi short 

cut, VLE, dan VLE yang dioptimisasi ini dapat dijadikan 

acuan dalam menentukan jumlah dan penempatan tray yang 

optimal dalam mendesain kolom distilasi agar dapat 

menghemat energi dan biaya yang diperlukan, namun tetap 

menghasilkan produk yang sesuai dengan keinginan pihak 

industri. 
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DATA KOLOM DISTILASI 

 

Data didapatkan merupakan data-data yang diperlukan 

untuk memodelkan kondisi real yang ada di plant yang sebenarnya 

berdasarkan datasheet tiap equipment sehingga di dapatkan filosofi  

proses serta kondisi operasi dan properties fluida di kolom de-

ethanizer, de-propanizer, dan de-butanizer yang akan digunakan 

untuk tugas akhir ini. 

Spesifikasi Desain Kolom De-ethanizer  

Spesifikasi desain dari Kolom De-ethanizer memiliki adalah 

sebagai berikut 

Ukuran   : 2350 mm /1600 mm x 43287 mm 

Jumlah Tray  : 50 (tray feed : 15 & 40) 

Berikut adalah diagram proses dari kolom de-ethanizer 
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Gambar 4. 1 Diagram proses kolom de-ethanizer 

 Dari process flow diagram dan datasheet spesifikasi 

desain dari kolom de-ethanizer diperoleh kondisi masing-masing 

stream dan komposisinya. Detail kolom de-ethanizer dapat dilihat 

pada tabel di bawah ini. 
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Tabel 4. 1 Data spesifikasi kolom de-ethanizer 

Spesifikasi Feed 1 Feed 2 Top Bottom 

Operating Press. (barg) 21.7 21.9 21.6 21.9 

Operating Temp. (0C) -72.42 42.22 -80.89 74.4 

Tabel 4. 2 Parameter aliran pada kolom de-ethanizer 

 Variabel Unit Feed Distilate Bottom 

Flowrate kg/hr 150481 123854 26627 

Temperature 0C 45 41.1 79.9 

Pressure bar 62.1 19.1 20.4 

Composition  H2S 0.001 0.001 0 

CO2 2.74 2.945 0.003 

Nitrogen 1.8 1.935 0 

Methane 83.023 89.226 0.001 

Ethane 5.551 5.879 1.163 

Propane 4.04 0.015 57.915 

i-butane 1.03 0 14.815 

n-butane 1.1 0 15.822 

i-pentane 0.34 0 4.89 

n-pentane 0.209 0 3.006 

n-hexane 0.124 0 1.784 

n-heptane 0.027 0 0.388 

n-octane 0.011 0 0.16 

n-nonane 0.002 0 0.026 

n-decane 0.001 0 0.019 

n-C11 0 0 0.006 

n-C12 +* 0 0 0.002 

 Total 100 100 100 

Tabel 4. 3 Tabel spesifikasi beban kolom de-ethanizer 

Unit Kondensor (dari 

spesifikasi) 

Reboiler (dari perhitungan 

Qhotoil) 

kW 1696 2124.16 

Type Air Cooler Kettle 
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Kolom De-propanizer berdasarkan kondisi desain 

Kolom De-propanizer memiliki spesifikasi sebagai berikut 

Ukuran   : 2000 mm x 37026 mm 

Jumlah Tray  : 50 (tray feed : 32) 

 Berikut adalah diagram proses dari kolom de-propanizer 

482-V-04

Condenser

482-H-05

(Reboiler)

482-V-04

Kolom

Depropanizer

57

58

60

61

64

62

63

109

113

482-V-05

Reflux Drum

59

 
Gambar 4. 2 Diagram proses kolom de-propanizer 

Dari process flow diagram dan datasheet kolom de-

propanizer diperoleh kondisi masing-masing stream dan 

komposisinya. Detail kolom de-propanizer dapat dilihat pada tabel 

di bawah ini. 

Tabel 4. 4 Data spesifikasi kolom de-propanizer 

Spesifikasi Feed Top Bottom 

Operating Press. (barg) 16.4 16.2 16.4 

Operating Temp. (0C) 69.12 48.78 104.53 
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Tabel 4. 5 Parameter dan kolom de-propanizer 

Variabel Unit Feed Distilate Bottom 

Flowrate kg/hr 26627 13422 13205 

Temperature °C 70.2 48.3 110.6 

Pressure bar 16.4 20 13.205 

Composition H2S 0 0 0 

CO2 0.003 0.005 0 

Nitrogen 0 0 0 

Methane 0.001 0.002 0 

Ethane 1.163 1.966 0 

Propane 57.915 96.922 1.5 

i-butane 14.815 1.094 34.659 

n-butane 15.822 0.01 38.691 

i-pentane 4.89 0 11.963 

n-pentane 3.006 0 7.354 

n-hexane 1.784 0 4.363 

n-heptane 0.388 0 0.95 

n-octane 0.16 0 0.391 

n-nonane 0.026 0 0.063 

n-decane 0.019 0 0.047 

n-C11 0.006 0 0.015 

n-C12 0.002 0 0.004 

 Total 100 100 100 

 

Tabel 4. 6 Tabel spesifikasi beban kolom de-propanizer 

Unit Kondensor (dari 

spesifikasi) 

Reboiler (dari perhitungan 

Qhotoil) 

kW 3452 3439.46 

Type Air Cooler Kettle 
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Kolom De-butanizer berdasarkan kondisi desain 

Kolom De-butanizer memiliki spesifikasi sebagai berikut 

Ukuran   : 1400 mm x 34903 mm 

Jumlah Tray  : 48 (tray feed : 26) 

Berikut adalah diagram proses dari kolom de-butanizer 
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Gambar 4. 3 Diagram proses kolom de-butanizer 

Dari process flow diagram dan datasheet kolom de-

butanizer diperoleh kondisi masing-masing stream dan 

komposisinya. Detail kolom de-butanizer dapat dilihat pada tabel 

di bawah ini. 

Tabel 4. 7 Data spesifikasi kolom de-butanizer 

Spesifikasi Feed Top Bottom 

Operating Press. (barg) 4.85 4.64 4.85 

Operating Temp. (0C) 62.91 49.56 98.35 
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Tabel 4. 8 Parameter dan kolom de-butanizer 

Variabel Unit Feed Distila

te 

Botto

m 

Flowrate kg/hr 13205 9215 3990 

Temperature °C 63 46.6 103 

Pressure bar 4.9 19 4.9 

Composition H2S 0 0 0 

CO2 0 0 0 

Nitrogen 0 0 0 

Methane 0 0 0 

Ethane 0 0 0 

Propane 1.5 1.991 0 

i-butane 34.659 45.993 0.001 

n-butane 38.691 51.326 0.052 

i-pentane 11.963 0.683 46.458 

n-pentane 7.354 0.007 29.82 

n-hexane 4.363 0 17.705 

n-heptane 0.95 0 3.855 

n-octane 0.391 0 1.585 

n-nonane 0.063 0 0.256 

n-decane 0.047 0 0.19 

n-C11 0.015 0 0.061 

n-C12 0.004 0 0.017 

 Total 100 100 100 

Tabel 4. 9 Tabel spesifikasi beban kolom de-butanizer 

Unit Kondensor (dari 

spesifikasi) 

Reboiler (dari perhitungan 

Qhotoil) 

kW 1806 1330.75 

Type Air Cooler Kettle 
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TABEL KONSTANTA ANTOINE 

 

Untuk mencari nilai Psat. Data koefisien Antoine (A, B, 

dan C) didapat melalui tabel C.1 Heat Capacities of Gases in The 

Ideal-Gas State pada buku “Introduction to Chemical Engineering 

Thermodynamics 6- Appendix C” 
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SCRIPT MATLAB PERHITUNGAN VLE 

 

a. Nama file : PSAT.m 

Kodingan: 
function Psat=PSAT(T) 

%fmls 

%sistem Water-TEG 

%Input T dalam Kelvin. 

%Data antoine T dalam Celsius dan P dalam bar. 

Chapter12 

A=[3.95405 3.92828 3.93266 3.97786];%ganti 

sesuai data operasional 

B=[663.72 803.997 935.773 1064.840]; 

C=[256.681 247.04 238.789 232.014]; 

T=T-273.15; 

Psat=exp(A-(B./(T+C)));%Psat dalam bar 

Psat=Psat*750.06;%konversi menjadi mmHg. 

T=T+273.15; 

 

Untuk mencari nilai tekanan saturasi dapat dihitung 

dengan koefisien Antoine (A, B, dan C) yang didapat melalui 

tabel B.2 Constants for The Antoine Equation for Vapor 

Pressures of Pure Species pada buku “Introduction to Chemical 

Engineering Thermodynamics 7”. Selanjutnya tekanan saturasi 

dihitung dengan rumus: 

 ln 𝑃𝑠𝑎𝑡 = 𝐴 −
𝐵

𝑡+𝐶
 

 

b. Nama file : Tsat01.m 

Kodingan: 
function Tsat=Tsat01(P) 

 %fmls 

%sistem Water-TEG 

%data-data antoine untuk T dalam Celsius dan P 

dalam bar Chapter12 

% Pure component constants for Antoine 

equation (Gmehling et al, 1977-1990) 
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A=[3.95405 3.92828 3.93266 3.97786];%ganti 

sesuai data operasional 

B=[663.72 803.997 935.773 1064.840]; 

C=[256.681 247.04 238.789 232.014]; 

P=P*0.001333; 

Tsat = (B./(A-log(P)))-C; 

Tsat = Tsat + 273.15;    

%15 Okt 2004 

%Tsat(i) sudah dalam Kelvin 

 

Untuk mencari nilai temperatur saturasi dengan koefisien 

Antoine (A, B, dan C) yang didapat melalui tabel B.2 Constants 

for The Antoine Equation for Vapor Pressures of Pure Species 

pada buku “Introduction to Chemical Engineering 

Thermodynamics 7” (seperti pada kodingan PSAT.m). 

Selanjutnya temperatur saturasi dihitung dengan rumus: 

𝑇𝑠𝑎𝑡 =
𝐵

𝐴−𝑙𝑜𝑔10
− 𝐶  

 

c. Nama file: bubblets.m 

Kodingan: 
function [y,T]=bubblets(nc,P,x) 

%subprogram untuk menghitung bubble point dari 

suatu campuran 

%algoritma perhitungan mengikuti buku 

"Introduction to Chemical 

%Engineering Thermodynamics" karya Smith & van 

Ness. Chapter12 

Tsat=Tsat01(P);%P dalam bar 

T=0; 

for i=1:nc 

       T=T+x(i)*Tsat(i); 

end 

Psat=PSAT(T);%T dalam celcius 

gamma=UNIQ01(x,T); 

xx=0; 

for i=1:nc 

   xx=xx+x(i)*gamma(i)*Psat(i)/Psat(1); 

end 

P1=P/xx; 
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%Psat(1)=P/(x(1)*gamma(1)+x(2)*gamma(2)*Psat(2

)/Psat(1)); 

Tsat=Tsat01(P1); 

T=Tsat(1); 

tol=0.00001; 

e=[1 1 1 1]; 

%break 

while abs(e)>tol 

   Psat=PSAT(T); 

   gamma=UNIQ01(x,T); 

   Told=T; 

   xx=0; 

   for i=1:nc 

      xx=xx+x(i)*gamma(i)*Psat(i)/Psat(1); 

   end 

   P1=P/xx; 

   Tsat=Tsat01(P1); 

   T=Tsat(1); 

   e=T-Told; 

end 

for i=1:nc 

   y(i)=x(i)*gamma(i)*Psat(i)/P; 

end 

%T keluar sudah dalam Kelvin. 

%FMLS 

 Untuk menghitung bubble point dari suatu campuran. 

Bubble point adalah temperatur dimana gelembung uap pertama 

kali terbentuk di dalam cairan pada saat dipanaskan sesuai 

dengan tekanan yang diberikan (temperatur dimana cairan 

mulai membentuk gelombang uap sesuai dengan tekanan yang 

diberikan). Bubble point dapat dihitung setelah mencari nilai 

temperatur saturasi dan tekanan saturasi. Rumus yang 

digunakan adalah: 

 
*Sumber: Introduction to Chemical Engineering 

Thermodynamics - Chapter 12 
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d. Nama File: dewT01.m 

Kodingan: 
function [x,T]=dewT01(nc,P,y) 

%subprogram untuk menghitung dew point dari 

suatu campuran 

%algoritma perhitungan mengikuti buku 

"Introduction to Chemical 

%Engineering Thermodynamics" karya Smith & van 

Ness Chapter12 

Tsat=Tsat01(P);%P dalam atm. 

T=0; 

for i=1:nc 

   T=T+y(i)*Tsat01(i); 

end 

Psat=PSAT(T);%T dalam Celcius 

gamma=[1 1 1 1]; 

tol=0.1; 

e=[1 1 1 1]; 

while abs(e)>tol 

   xx=0; 

   for i=1:nc 

      xx=xx+y(i)/gamma(i)*Psat(1)/Psat(i); 

   end 

   P1=P*xx; 

   Tsat=Tsat01(P1); 

   T=Tsat(1); 

   Told=T; 

   Psat=PSAT(T);    

   for i=1:nc; 

      x(i)=(y(i)*P)/(gamma(i)*Psat(i)); 

   end 

   gamma=UNIQ01(x,T);%t dalam Kelvin. 

   xx=0; 

   for i=1:nc 

      xx=xx+y(i)/gamma(i)*Psat(1)/Psat(i); 

   end 

   P1=P*xx; 

   Tsat=Tsat01(P1); 

   T=Tsat(1); 

   e=(Told-T)/Told; 
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end 

%keluaran T sudah dalam Kelvin. 

%17 okt 2004 20:25 

 Untuk menghitung dew point dari suatu campuran. Dew 

point (titik embun) adalah temperatur dimana tetesan cairan 

pertama kali terbentuk dari dalam uap/gas yang didinginkan 

sesuai dengan tekanan yang diberikan (suhu dimana uap/gas 

mulai mengembun sesuai dengan tekanan yang diberikan). Dew 

point dapat dihitung setelah mencari nilai temperatur saturasi 

dan tekanan saturasi. Rumus yang digunakan adalah: 

 
*Sumber: Introduction to Chemical Engineering 

Thermodynamics - Chapter 12 

 

e. Nama File: ENTAPHY.m 

Kodingan: 
function [Hliq,Hvap]=ENTHAPHY(T,x,y) 

%program untuk menghitung enthalpy liquid and 

vapor 

%data-data didapat dari smith van ness 

Appendix C 

nc=3; 

%Cpl=2.22;%(25 C) 

A1=1.131; B1=0.019225; C1=-5.561E-6;%(298 

K)Ethane 

A2=1.213; B2=0.028785; C2=-8.824E-6;%(298 

K)Propane 

A3=1.935; B3=0.036915; C3=-11.402E-6;%(298 

K)n-Butane 

A4=2.464; B4=0.045351; C4=-14.111E-6;%(298 

K)n-Pentana 

%Al=8.7120; Bl=0.00125; Cl=-1.8E-7;%(25 C) 

Hltn(1)=1; Hltn(2)=1; Hltn(3)=1; 

Hltn(4)=1;%dalam...  

Hom(1)=1; Hom(2)=1; Hom(3)=1; 

Hom(4)=1;%dalam... 

R=1.987;%dalam cal/molK 

Tref=298.15; 
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Hliq=0; Hvap=0; 

det1=T-Tref; 

det2=(T^2-Tref^2)/2; 

det3=(T^3-Tref^3)/3; 

  

for i=1:nc 

    %Hl(1)=Cpl*det1; 

    Hl(1)=R*(A1*det1+B1*det2+C1*det3); 

    Hl(2)=R*(A2*det1+B2*det2+C2*det3); 

    Hl(3)=R*(A3*det1+B3*det2+C3*det3); 

    Hl(4)=R*(A4*det1+B4*det2+C4*det3); 

    Hliq=Hliq+x(i)*Hl(i)+Hom(i); 

    Hvap=Hvap+y(i)*(R*Hl(i)+Hltn(i))+Hom(i); 

end 

 Untuk menghitung nilai entalpi dari liquid dan vapour. 

Entalpi adalah istilah dalam termodinamika yang menyatakan 

jumlah energi dari suatu sistem termodinamika. Entalpi (H) 

adalah jumlah energi yang dimiliki sistem pada tekanan tetap. 

Entalpi dirumuskan sebagai jumlah energi yang terkandung 

dalam sistem (E) dan kerja (W). Nilai dari entalpi ini dapat 

dihitung dengan menggunakan konstanta Antoine yang telah 

didapatkan sebelumnya. 
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GRAFIK M&S UNTUK PERHITUNGAN CAPITAL COST 

a. Pada metode short-cut 

 
Gambar C. 1 Grafik M&S Metode Short Cut 

-  Pada metode modifikasi short cut 

 
Gambar C. 2 Grafik M&S Modifikasi Metode Short Cut 



D-2 

 

 

 

 

-  Pada metode Vapor-Liquid Equilibrium (VLE) 

 
Gambar C. 3 Grafik M&S Metode VLE 

-  Pada metode optimisasi VLE dengan GA 

 
Gambar C. 4 Grafik M&S Optimisasi Metode VLE 

dengan GA 
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-  Pada metode optimisasi VLE dengan ICA 

 
Gambar C. 5 Grafik M&S Optimisasi Metode VLE dengan ICA 

-  Pada metode optimisasi VLE dengan PSO 

 
Gambar C. 6 Grafik M&S Optimisasi Metode VLE dengan PSO 
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-  Pada metode optimisasi VLE dengan DA 

 
Gambar C. 7 Grafik M&S Optimisasi Metode VLE dengan DA 
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