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ABSTRACT

The preliminary design of dimethyl ether for 30,000 ton/year capacities
utilizes methanol of raw material to result dimethyl ether with purity 99.5%. The
process is dehydration of methanol with silica-alumina catalyst to produce
dimethyl ether in fixed bed reactor at 250 K and 13 atmosphere. This plant is
included high risk plant because processes at high operation condition
(temperature and pressure), another raw material and product are flammable.

This plant is planned to be built in Bontang, East Kalimantan, It covers
10979 m? of land and needs 145 employees. It works continually for 24 hours/day
and 330 days/year. Process unit requires 41652,7 ton/year of methanol, whercas
utility unit needs 213508,71 kg/hout water for cooling, 1750 kg/hour water for
domestic, 7312,49 kg/hour of steam, 296.86 kW of electricity, 940.33 kg/hour of
fuel oil and 500 kg/hour of pressured air.

The economic evaluation shows Fixed Capital of Rp. 8.073.867.824 +
US$ 2,614,658, Working Capital of Rp. 67.389.796.096 + US$ 51,551, Profit
before taxes Rp. 125371.971.106, Profit after taxes Rp. 12.685.985.553.
Feasibility studies results in Break Even Point (BEP) of 42.80% (BEP requisite in
Indonesia 40% - 60 %), Shut Down Point (SDP) of 32.85%, and Discounted Cash
Flow Rate of Return (DCFR) of 20.07%. Meanwhile Return On Investment
Before Taxes (ROly) of 69% (ROIb requisite for high risk plant > 44%) and
Return On Investment After Taxes (ROIy) of 35%. along with Pay Out Time
Before Taxes (POT,) of 1.27 years (POTb requisite for high risk plant < 2 years)
and Pay Out Time After Taxes (POTa) of 2.25 years in a row. Based on this
economic evaluation, it can be concluded that dimethyl ether Plant of 30,000
ton/year is economically feasible.

xi



BABI

PENDAHULUAN

L.1.  Latar Belakang

Sejalan dengan kemajuan bidang teknologi dan industri di Indonesia,
menyebabkan terjadinya. peningkatan dan pengembangan usaha dalam segala
bidang. Pemerintah memprioritaskan pengembangan usazha pada pembangunan
industri kimia yang dapat merangsang pertumbuhan industri lain. Banyak bahan
mentah dan bahan setengah jadi yang dapat diolah menjadi produk intermediate
atau produk jadi, sehingga mengurangi ketergantungan pada produk impor.

Perkembangan teknologi dan industri tersebut menyebabkan peningkatan
kebutuhan terhadap bahan kimia, salah satunya dimetil eter. Dimetil eter
merupakan senyawa eter paling sederhana yang dikenal sebagai propellan dalam
bentuk aerosol yang banyak digunakan sebagai bahan pendorong dalam industri
parfum, obat pembasmi nyamuk, Joam, pengharum ‘tuangan, colognes, hair
Sprays, room dir fresheners dan saat sekarang sedang diproyeksikan menjadi
salah satu sumber bahan bakar alternatif ramah lingkungan.

Pabrik direncanakan -beroperasi pada tahun 2012, untuk penentuan
kapasitas pabrik menggunakan data kebutuhan impor, pabrik yang telah
beroperasi baik dalam negeri maupun luar negeri. Data kebutuhan impor

Indonesia yaitu :



Tabel 1.1 Kebutuhan Impor Dimetil Eter di Indonesia

Tahun kebutuhan impor (ton/tahun)
2002 21987.65

2003 28543.23

2004 38679.65

2005 44567.45

2006 52345.98

Dengan menggunakan metode regresi linear diperoleh persamaan y = 7674,0880 x
— 15341647,56 dimana x adalah jumlah tahun vang dihitung. Dari persamaan di
atas untuk tahun 2012 diperoleh kebutuhan sebesar 98617.49 ton/tahur. Pabrik
dimetil eter yang sudah beroperasi di luar negeri yaitu

Tabel 1.2 Pabrik Dimetil Eter Luar Negeri

Kapasitas Produksi
No. | Nama Perusahaan | Lokasi
(Ton/Tahun)
1. | Aercfako B.V Nedherland 15.000
2. | Du Pont USA 45.000
3. | Shel/RWE Jerman 60.000

Sedangkan pabrik dimetil eter yang ada di Indonesia hanya ada satu yaitu PT.
Bumi Tangerang Gas Industry dengan kapasitas produksi 5000 ton/tahun. Selain
itu pabrik metanol-di Pulay Bunyu sebagai penyedia bahan baku beroperasi
dengan kapasitas 330.000 ton/tahun.

Berdasarkan pertimbangan di atas maka pabrik dimetil eter pada tahun
2012 beroperasi dengan kapasitas 30.000 ton/tahun, sehingga diharapkan dapat
memenuhi kebutuhan industri dalam negeri dan dapat menghemat devisa negara

serta membuka lapangan pekerjaan baru.



1.2 Tinjauan Pustaka

Dimetil eter adalah senyawa eter yang paling sederhana dengan rumus
kimia CH3;OCH;. Jika dimetil eter dioksidasi yang terjadi adalah dekomposisi
menjadi bentuk metanol dan formaldehid. Dimetil eter dapat juga dibuat dengan
oksidasi methanotrophic bacteria, namun kendalanya dimetil eter bukan sebagai
zat pertumbuhan untuk bacteria tersebut.

Secara umum pembuatan_dimetit eter dapat dilakukan dengan dehidrasi
senyawa golongan alkohol. Ada dua macam metode sintesis dimetil eter yang
dipakai di industri, yaitu poroses dehidrasi metanol dengan katalis asam sulfat dan

proses dehidrasi metanol dengan direct contact dengan katalis alumina.

a. Dehidrasi Metanol dengan Katalis Asam Sulfat

Pada dehidarsi metanol dengan katalis asam sulfat, prosesnya dilakukan
dengan menguapkan metanol yang kemudian dilewatkan pada reaktor yang telah
terisi katalisator H;S0; pada subu 125-140°C dan tekanan 2 atm, campuran
produk keluar dari reaktor yang terdiri dari dimetil eter, air dan metanol
dilewatkan ke scruber kemudian dimurnikan dengan proses distilasi. Pada proses
int diperoleh konversi reaksi sebesar 45 %, Adapun reaksinya :
CH;0H + H;S0, — CH3H,S0, + H,0
CH3H2804 + CH30H — CH30CH; + H5S0;4

Proses pembuatan dimetil eter dengan proses ini mempunyai keuntungan
karena suhu dan tekanan operasi relatif rendah, Sedangkan kerugian

menggunakan proses ini yaitu :



Peralatan yang digunakan lebih banyak, menggunakan asam sulfat yang bersifat
korosif sehingga diperlukan peralatan dengan bahan konstruksi yang tahan

terhadap korosi dan harganya lebih mahal dan konversinya rendah.

b. Dehidrasi Metanol dengan Direct Contact Menggunakan Katalis Alumina

Proses kontak langsung antara metanol dengan katalis alumina (ALOs)
yang mengandung 10,2% silika. Reaksi berfangsung pada temperatur 250°C —
400°C fase gas dan tekanan 13 atm. Selanjutnya dimetil eter yang terbentuk
dipurifikasi lagi dengan distilasi, untuk memisahkan antara dimetil eter dengan
pengotor lain (H>O dan metanol yang masih tersisa dalam reaksi). Pada proses ini
diperoleh konversi reaksi sebesar 80 %. Adapun reaksinya ;
2CH;0H — CH;0CH; + H;0

Proses pembuatan dimetil eter dengan proses ini mempunyai beberapa
keuntungan yaitu prosesnya sedcrhana, peralatan yang digunakan sedikit, biaya
investasi untuk peralatan vang digunakan sedikit dan konversinya tinggi.
Sedangkan kerugian menggunakan proses ini yaitu kondisi operasi reaktor tinggi.

Tugas prarancangan pabrik dimetil eter ini mengikuti proses dehidrasi
metanol dengan direct contact dengan katalis alumina karena proses ini
menghasilkan konversi reaksi vang besar dan Juga peralatan yang digunakan
lebih sederhana, sehingga biaya pendirian dan operasi pabrik lebih murah dari
pada menggunakan proses dchidrasi metanol dengan katalis asam sulfat, selain ity
proses dehidrasi metanol dengan direct conmtact menggunakan katalis alumina

kecepatan reaksi (waktu untuk reaksi) lebih cepat.



BAB Il

PERANCANGAN PRODUK

2.1 Spesifikasi Produk

Dimetit eter

Rumus Molekul s CHLOCH;

Berat Molekul : 46,67 ¢/mol

Titik Beku D=140.34 <0

Titik didih (pada | atm) 1-24.69 °C

Kenampakan : Cair tidak berwarna

Kenmurnian 1995 % herat

Impuritas (ain) s Methano! = 0.4 % berat
AT SOUE Y berat

Netarutan dalam alkohol, eler

2.2 Spesifikasr Bahan baku

2.2.1 Spesifikasi- Bahan Baku

Metanol

Rumus molekul : CH;0H

Berat molekul 132,04 g¢/mol
Kenampakan : Cair tidak berwarna
Titik Beku :-97,53°C



Titik didih (pada 1 atm) 1 64,85 °C
Kemurnian : 94 % berat
mpuritas (air) : 6 % berat

Kelarutan dalam air, alkohol, eter

2.1.1 Spesifikasi Bahan Pembantu (Katalis)

Silika-Alumina

Lumus molekul 1 510-- ALO;
Bentuk  Sphere
Diameter 10,43 cm
Partikel density : 1,14 g/em’
Spesific surface area 1342 m¥g
Parosity 14131

2.3 Pengendalian Kualitas
Pengendalian Ruatitas (Ouality Conirol) pada pabrik dimetil cier ini mcliputi
pengendalian kualitas bakan baku, pengendalian kualitas proses dan pengendalian

kualitas produk.

2.3.1 Pengendalian Kualitas Bahan Baku
Pengendalian kualitas dari bahan baku dimaksudkan untuk mengetahui
sejauh mana kualitas bahan baku yang digunakan, apakah sudah sesuai dengan

spesifikasi yang ditentukan untuk proses. Oleh karena itu sebelum dilakukan



spesifikasi yang ditentukan untuk proses. Oleh karcna itu sebelum dilakukan
proses produksi, dilakukan pengujian terhadap kualitas bahan baku yang berupa
metanol dan bahan-bahan pembantu silika-alumina dengan tujuan agar bahan

yang digunakan dapat diproses di dalam pabrik.

2.3.2 Pengendalian Proses Produksi
Pengendalian proses produksi pabrik ini meliputi aliran dan alat sistem
kontrol.
2.3.2.1 Alat Sistem Kentrol
a. Sensor, digunakan untuk identifikasi variabel-variabe! proses. Alat yang
digunakan manometer untuk sensor alivan tluida, tekanan dan levell
fermmocoupde antuk sensor suhu.

b, Cowurolierodan Indikutor. michputi ool dadiketor dan cenrol
t
temperatire indicator contioll pressure controfeaflon controf.
¢ dernoror digunakan untuk arawipulare conr varabeinva sama dengan

varlabel controllers Alat vang digunakan awranraic control valve dan

manucl hand valve.

2.3.2.2 Aliran Sistem Kontrol
a. Aliran preumatis (aliran udara tekan) digunakan untuk valve dan
controller ke actuator.

b. Aliran electric (aliran listrik) digunakan untuk suhu dari sensor ke

controlier.



¢. Aliran mekanik (aliran gerakan/perpindahan level) digunakan untuk

flow dari sensor ke controller.

2.3.3 Pengendalian Kualitas Produk
Untuk memperoleh mutu produk standar maka diperlukan bahan yang
berkualitas. pengawasan serte pengendehan terhadap proses vanyg ada dengan cara

system  control  schingga  didapatkan “produk vang berkualitas  dan dapat

dipasarkan.



BAB HI

PERANCANGAN PROSES

3.1 Uraian Proses

Iarutan metanol scbanyak 3394.9 kg/jam pada kondisi 30 °C, 1 atm dari
tangki penyimpan (T-01) dipompakan antuk dicampur dengan arus recyele dari
menara distilasi 2, kenwudian dipompa sampai tekanan 13 atm dengan pompa P-03
menuju vaporizer (V). Campuran uap dan cairan keluar dagi vaporizer dipisahkan
dalam separator (S). eairan yang belum teruapkan direcycle menuju vaporizer
kembali. Campuran gas (149,30 “C: 13 atm) sclanjutnya dipanaskan dengan
pemanas FE-01 sampai suhu 230 °C.

Campuran gassdimaniian ke dalan reaktor fved bed pdtitube (R) acar
tenadt reaksi dehidrasi denvan banguan katalis silica alumina vang herlangsung
pada suhu 250 °C dan tehanan 13 atm, Reaksi dehidrasi vang berlungsung
menghasilkan produk dimetil otep schanyuk 3807.01 kg/jam. air 1818.91 kg/jam
dan sisanya metanol cvang tidak | bereaksi. Di* dalamy reaktor terjadi  reaksi
eksolermis non isothermal non adiabatis. Panas yang dihasilkan diserap oleh
pendingin air.

Gas hasil reaksi dari reaktor fixed bed multitube keluar dengan suhu
253,51 °C dan tekanan 12,98 atm, kemudian dimanfaatkan panasnya pada HE-01
untuk menaikkan suhu gas yang masuk reaktor. Gas keluar dari HE-01 diturunkan

tekanannya menjadi 6 atm, kemudian didinginkan di CL-1 dan dikondensasi
g



menjadi cairan sebelum masuk menara distilasi | di dalam CD-01 hingga
mencapai suhu 60,48 °C.

Campuran produk yang telah dicairkan kemudian diumpankan ke menara
distilasi | untuk dipisahkan antara dimetil eter dengan metanol dan air. Hasil atas
menara distilasi 1 berupa dimetil eter sebanyak 3768.9 kg/jam disimpan dalam
T-02 sebagai produk utama. Produk dimetil eter disimpan dalam langki pada suhu
23,76 oC dan tekanan 5,8 atm. Sedangkan hasil bawah menara distilasi | yang
merupakan campuran metanol, air dan sedikit dimetil eter diturunkan suhunya
sampai 83,29 °C dengan CL-02.

Campuran metanol, air-dan sedikit dimetil cter yang telah didinginkan
kemudian diturukan tekanannya menjadi 1,1 atm sebelum diumpankan ke menara
distilasi 2 untuk dipisahkan antara metanol dan air, Hasil atas menara distilasi 2
yang banyak mengandung metanol di recycle untuk dicampur dengan metanol
Jresh feed. Sedangkan hasil bawah menara distilasi 2 yang banyak mengandung
air dialirkan menuju CL-03 untuk diturunkan suhunya hingga 35 °C dan

selanjutnya dialirkan menuju unit pengolahan limbah.

3.2 Spesifikasi Alat

1. Tangki Penyimpanan Bahan Baku Metanol

Tugas : Menyimpan Metanol sebanyak 671384,02 kg untuk
keperluan 5 hari

Jenis » Tangki silinder tegak, flat bottom, conical roof

Fase : Cair



Kondisi Operasi

Spesifikasi

Jumlah
Bahan

Harga

: Tekanan = | atm
Suhu =30°C

: Diameter = 1524 m
Tinggi =35,4864 m

Tebal Shell =3/8in (0,9525¢cm)
Tebal Head =1 % in (3,81 cm)
: | buah

: Carbon Steel SA-283 grade C

:$24,975.39

2. Tangki Penyimpanan Produk Dimetil Eter

Tugas

Jenis

Fase

Kondisi Operasi

Spesitikasi

Jumlah

Bahan

- Menyimpan produk dimetil cter selama 15 hari scbanyak
1363636,37 kg

- Tangki silinder tegak, flar bottom, elipstical dished head

: Cair

: Tekanan =38 atm
Suhu = 23,76 °C

tDiameter, = 21,3360 m
Tinggi =7,3152m

Tebal Shell = 5/8 in (1,5875 cm)
Tebal Head =3 in (7,62 cm)
: 1 buah

: Carbon Steel 285 grade C



Harga

3. Reaktor

Tugas

Jenis
Fase

Kondisi Operasi

Spesifikasi

Jumlah
Bahan

Harga

4. Separator

Tugas

Jenis

Kondisi Operasi

: Tekanan

: $35,797.70

: Tempat berlangsungnya reaksi uzp metanol menjadi

dimetii eter sebanyak 6935,7 kg/jam

: Fixed Bed Multitube
: Gas
: Eksotermis
Tekanan = 13 atm
Suhv =250°C
: Diameter .~ =401in (1,016 m)

Tinggi = 1819451 in (4.6214 m)
Tebal Shell ='2in (1,27 cm)

Tebal Head ='2in (1.27 cm)

: 1 buah
: Carbon Stecl SA 283 Grade C

:$12,627.78

: Memisahkan campuran uap-cair yang keluar dari

vaporizer sebanyak 8660,1 kg/fjam

: Tangki silinder tegak

=13 atm



Spesifikasi

Bahan

Harga

5. Menara Distilasi 1

Tugas

Jenis Plate

Kondisi Operasi

Spesiftkasi

Bahan

Harga

Suhu =149,1 °C
: Diameter =24 in (0,6096 m)
Tinggi = 120,5341 in (3,0616 m)

Tebal Shell = 0.3750 in (0.95 cm)

: Carbon Steel

:$7270.54

: Memisabkan produk dimetil eter schanvak 6936.3

kg/tam

 Sieve Tray

- Puneak Menara s bekanan =38 atm
Suhu - 49 37C
- Uinpan s Tekanan -6 m
Suhu =605 C
- Dasar Menara s Tekanan - 6.2 aim
Suhu = 141,1°C
L Diameter =0.72653 m

Tinggi = 14,6434 m
Tebal Shell =% in (0,635 cm)

Tebal Head = 0,375 in (0,9525 ¢m)

: Carbon Steel

1 $246.07



6. Menara Distilasi 2

Tugas : Memisahkan metanol untuk direcycle sebanyak
3148,6 kg/jam
Jenis Plate : Sieve Tray
Kondisi Operasi : - Puncak Menara . Tekanan =1 atm
Suhu =65.1°C
- Umpan : Tekanan = 1.1 atm
Suhu =833°C
- Dasar Menara : Tekanan = 1,2 atm
Suhu =103.1°C
Spesifikasi : Diameter = LIT7
Tinggi = 14,0706 n

Tebal Shell = 0,1875 in {0.48 cm)

tebal Head = 0,1875 in (0.48 onn)

Bahan c Carbon Steel
Harga :$317.63

7. Vaporizer

Tugas : Memanaskan dan menguapkan metanol sebanyak
8660,1 kg/jam sebagai umpan separator

Jenis : Shell and Tube

Beban Panas : 8583923,0867 kJ/jam

Luas transfer panas  : 2360,3888 fi* (219,287 m%)



Panjang

Shell Side
- Fluida dingin
Ukuran :
-1D
- Baffle space
- Pass

Tube Side
~ Fluida panas
Ukuran :
- Jumlzh tube
- OD: BWG
-1

Dirt Facior min

Dirt Factor v ailable

Catatan

Bahan

Harga

: 14 1t (4,2672 m)

: dimetil eter, metanol dan air

: 39 in (0,9906 m)
:5in {0,127 m)

|

» steam

1 644
S in (00254 m: 14

087 in {00221 m)

-0

- 0,003 hr 0C FB W (0.3283 san SCkRD

C0L0036 hr i SF/Blu {0634 s.m™ 2CA)

: Vaporizer memenuhi syarat, Karena Rd available =

N,
: Stainlees Steel

:$13,248.14

Rd
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8. Heat Exchanger 01

Tugas

Jenis

Beban Panas

Luas transfer panas

Panjang

Shell Side
- Fluida Panas
Ukuran :
-1D
- Bafflc space
- Pass

Tube Sicle
- Fluida dingin
ikuran .
- Jumiah tube
-0D; BWG
-1D
- Pass

Dirt Factor min

Dirt Factor available

16

- Memanaskan fluida sebanyak 6935,7 kg/jam dari

separator ke reaktor

- Shell and tube heat exchanger
1 1247357,669 kl/jam
- 1503,6580 ft* (139,694 m%)

£ 10 {t(3,048 m)

. dimetil eter, metano! dan air yang keluar reaktor

: 35 in'(0,889 m)

:5in (0,127 m)

4

- dimeti] eter. metanot dan air yvang keluar separator

1766

0,75 in (00191 m)

: 0,62 in (0,0157 m)

16

- 0,003 hr.f2.F/Btu (0,5283 s.m” °C/kl)

. 0,0099 hr.f%.F/Btu (1,7435 s.n” °C/kJ)



Catatan : HE 01 memenuhi syarat, karena Rd available > Rd
min, tetapi terlalu besar. Perlu dicoba Aeat exchanger yang
lebih kecil, namun tidak dilakukan,

Bahan : Stainlees Steel

Harga 15 18,134.78

9. Cooler 01
Tugas : Mendinginkan fluida sebanyak 6936,5 kg/jam dari
reaktor ke condensor |
Jenis o Shell and Tube Heat Exchanger
Beban Panas : 15917383 kl/jjam
Luas transfer panas - 653.4528 i (60.7078 m°)
Panjang P2 (36376 m)
Sired ll, Nie :IL’
- Fluida panas 0 dimetil cters metanol dan air
Uhkuran
- 10 2325 I (05900 m)
- Baffle space 5 in ((L127 m)
- Pass |
Tube Side
- Fluida dingin : air
Ukuran :

- Jumliah tube : 208



-0OD; BWG
-[D
- Pass

Dirt Factor min

Dirt Factor available

Catatan

Bahan

Harga

10. Coeoler 02

Tugas

Jenis
Betan Panas
Luas transfer panas
Panjang
Inner Pipe
- Fluida dingin
Ukuran :

- NPS

- Diameter luar

:1in (0,0254 m); 16

10,87 in (0.0221 m)

12

- 0,003 hr.ft2.°F/Btu (0,5283 s.m”.°C/k))

£ 0.0633 hr.f*.°F/Btu (0,5812 s.m”.°C/ki)

: Cooler T memenuhi syarat, karena Rd available > Rd
min.

: Stainlees Steel

:$10,937.59

: Mendinginkan hasil bavwah Menara Distilasi 1 sebelum
masuk Menara Distilasi 2 sebunyvak 3148.6 ka/iam

2 Douhle Pipe Hear Exclianeer

26619547117 Kdjam

£ 36,9219 fi7 (34302 m™)

20 (6,096 m)

s air

: 3

: 3,5 in (0,0889 m)

- Diameter dalam: 3,068 in (0,0779 m)

18



Outer Pipe
- Fluida panas : dimetil eter, metanol dan air
Ukuran :
- NPS 14
- Diameter tuar : 4,5 n{0,1143 m)
- Diameter dalam: 4.026 in (0.1023 m})
Dirt Factor min £'0,003 b ft>. F/Btu (0,5283 s.m”.°C/Kk))

Dirt Factor available 1 0,0034 hr. . F/Btu ((.3988 S_mz.“C/’k})

Catatan - Cooler 2 memenuhi syarat, karena Rd available > Rd
HiiH.

Bahan : Stainlees Steel

Harga c 5143029

11, Coonter 13

Tueas S Nendinginkan uida husil bavwah menara distilasi 2
sebelum diohih ke U1 sebanvak [807.8 kgdiam

Jenis P Shell and Tube ]leat Exchanger

Beban Panas 13273863821 Kl/jam

Luas transfer panas @ 273,2496 ft (25,3857 m")

Panjang 212 1t (3,6576 m)

Shell Side

- Fluida panas  : mctanol dan air



Ukuran :
- 1D
- Baftle space
- Pass

Tube Side
- Fluida dingin
Ukuran :
- Jumliah Tube
-0OD; BWG
- 1D
- Pass

Dirt Factor min

Dirt Factor available

Catatan

Bahan

Harga

12. Condensor 01

Tugas

Jenis

Beban Panas

20

115,25 in (0,3874 m)
©5in (0,127 m)

22

air

116

20,75 in (0,019 m); 16

00,62 in (0,0137 m)

4

£ 0,003 hr.ft* F/Btu (0,5283 s.m”.°C/kJ)

£ 0,0034 hr.fi2.F/Btu (0,5988 s.m?.°C/kJ)

: Cooler 3 memenuhi svarat, karena Rd availuble > Rd

min.

: Stainlees Steel

:$6,941.60

: Mengembunkan fluida sebanyak 6936,5 kg/jam dari

heat exchanger 1 sebagai umpan Menara Distilasi |

 Shell and Tube

1 6289211,5248 kl/jam



Luas transfer panas
Panjang
Shell Side
- Fluida dingin
Ukuran :
- 1D
- Baffle space
- Pass
Tube Side
- Fluida panas
Ukuran :
- Jumlah Tabe
- OD: BWG
- 1D
- Pass
Digt Factor min
Dirt Factor available

Catatan

Bahan

Harga

21

£ 2946,0704 ft2 (273,699 m™)

: 16 ft (4,8768 m)

s air

:351in (0.889 m)
2 12in{0,3048 m)

.

- dimetil eter, metanol dan air

1938
SO75 00 w17
063 n L0 LG

0,003 hr i 7B E0.3283 .. "Gikl)
S0.0T87 hr i 4B (3.2932 s.an . C/kd)

: Condensor | memenuhi syarat, karena Rd available > Rd

min, tetapi terfalu besar. Perlu dicoba condensor yang

lebih kecil, namun tidak dilakukan.

: Stainlees Steel

1 $28,462.74



13. Condensor 02

Tugas

Jenis

Beban Panas

Luas transfer panas

Panjang

Shell Side
- Fluida dingin
Ukuran :
-ID
- Baffle space
- Pass

Tuhe Side
- Fluida panas
Elkuran ;
- Jumlah Tube
-0D; BWG
-1D
- Pass

Dirt Factor min

Dirt Factor available

: Mengembunkan fluida hasit atas menara distilasi |

sebanyak 3787,9 kg/jam

: Shell and Tube
: 638037.26 kJ/jan
- 1083,576 ft* (100,668 m?)

©12 1 (3.6576 m)

: Chilled Water

127 in (0,6858 m)
112 1n{0.3048 m)

o

< dimetit eter. metanol dan air

460

10,75 in {0.0191 my; 16

10,62 in (0,0157 m)

:2

- 0,003 hr. % F/Btu 0,5283 s.m” °C/kJ)

: 0,0034 hr.t*°F/Btu (0,5988 s.m” °C/kJ)

22



(Catatan

Bahan

Harga

14. Condensor 03

Tugas

Jenis
Beban Panas
Luas transfer panas
Panjang
Shelf Side
- Fluida dingin
Ukran .
- 1D
- Ballle space
- Pass
Tube Side
- Fluida panas
Ukuran :
- Jumiah Tube

-0D; BWG

23

- Condensor 2 memenuhi syarat, karena Rd available > Rd
miin.
: Stainlees Steel

1§ 15,639.07

- Mengembunkan fluida hasil atas menara distilasi 2
sebanyak 1340.8 kg/jam

: Shell and Tube

: 3386743,3277 kl/jam

- 1639,9152 7 (152.353.m")

212 ft(3.6370 m)

S alr

© 33 in (0.88%9.an)

6 (0,1524 m)

1

: dimetil eter, metanol dan air

1522

:1in{0,0254 m); 16



- 1D
- Pass
Dirt Factor min
Dirt Factor available

Catatan

Bahan

Harga

15. Reboiler 01

Tugas

Jenis
Beban Panas
Luas transier panas
Panjang
Shell Side
- Fluida dingin
Ukuran :
-1D
- Baffle space

- Pass

24

£ 0,87 in {0,0221 m)

12

- 0,003 hr.ft>.F/Btu (0,5283 s.m” °C/kl)
£ 0,0195 hr.f.F/Btu (3,4341 5.m”.°C/kJ)

. Condensor 2 memenuhi syarat, karena Rd available > Rd

min, tetapi terlalu besar. Perlu dicoba condensor yang

lebih kecil, hamun tidak ditakukan.

: Stainlees Steel

1 $20,053.40

: Menguapkan fluida hasil bawah menara distilasy |

sebanyak 3148,6 kgftam

s Ketile Rehoiler
£ 2370734, 1 kl/jam
£ 351.7696 4t" (33.2379 m)

216 1 (4,8768 m)

- dimetil eter, metanol dan air

117,25 in (0,4382 m)

© 5 in (0,127 m)

. 1



Tube Side
- Fluida panas
Ukuran :
- Jumlah Tube
- 0OD: BWG
-1D
- Pass

Dirt Factor min

Dirt Factor availuble

Catatan

Bahan

Harga

16. Reboiter 02

tugas

Jenis
Beban Panas
Luas transfer panas

Panjang

25

: steam

;112

+ ] in (0,0254 m); 16

10,87 in (0.0221 m)

12

10,003 hrft> °F/Btu (0.5283 s.m"."C/kl)

- 0,0059 hr.f° SF/Btu (1.0391 s.m” " C/kJ)

- Reboiler 2 memenuhi syarat, karena Rd available > Rd
min, tetapi terlalu besar. Perlu dicoba reboiler yang
lebil kecil. namun tidek dilakukan,

s Stainlees Steel

)

8§ 8,5435

- Menguapkan {luida hasd bawah menara distilasi 2
sebanyak 1807.8 Kgfam

. Kettle Reboiler

: 3710390.6 kl/jam

- 212,004 fi* (64,6188 m°)

- 12 (3,6576 m)



Shell Side
- Fluida dingin
Ukuran :
-ID
- Baffle space
- Pass

Tube Side
- Flutda panas
Ukuran :
- Jumlah Tubc
-0OD; BWG
-1D
- Pass

Dirt Factor min

Dirt Factor available

: metanol dan air

213,25 in (0,3366 m)
£ 5in (0,127 m)

. steam

1 60

20,75 i (0,019 m); 16

0,62 In (00157 m)

2

- 0,003 he 7. F B (0.3283 s.m 0K

- 0,0044 hr, fi2.0F/Btu (0.7749 s.m**CkJ)

Catatan : Reboiler 2 mementhi svarat. Karena Rd evaiflable = Rd
nn.

Bahan : Stainlees Steel

Harga :$6,305.07

17. Accumulator 01

Tugas : Menampung sementara hasil kondensasi Menara distilasi 2

sebanyak 3787,9 kg/jam

26
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Jenis : Tangki Silinder Horizontal, Torispherical Dished Head
Bahan : Carbon Steel SA-283 grade C
Spesifikast :

- Diameter =28in (0,712 m)

- Panjang = 1769167 1n (4,4937 m)

- Tebal Shell  =0.25in (0.00633 m)

- Tebal Head®  ~ (.25 in(0,00633 m)

Harga - $5.136.73

18. Accumulator 92
Tugas - Menampung sementara hasil kondensasi Menara distilasi 1

schanyak 13408 Kz iam

lenis Haneki Sitinder Rovizontal, Toroovical Dished Head
Bahan s Carbon Steel SAS28Y prade O

Spesitikast

- Dinneter =22 in (03385 m)
- Panjang = 1401390 m (33593

- Tebal Shell - = 0,1875in (0.6048 m)
- Tebal Head =0,1875 in (0,0048 m)

Harga 1 $2,690.33



19. Pompa 01

Tugas

lenis

Ukuran pipa

Total head
Putaran motor
Putaran Spesifik
BHP

Power teoritis
Power motor
Bahan

Harga

20. Pompa 02

Tugas

Jenis

Ukuran pipa

: Mengalirkan larutan metanol dari pembelian ke tangki

penyimpan bahan baku sebanyak 671384,02 kg

(kebutuhan 5 hari) dalam waktu 5 jam

: Pompa Sentrifugal

(1D = 4,026 in (0,1022 m)
Sch N = 40
NPS =4in(0,1016 m)
19,5895 m
2 1750 rpm

1 2832,9734 rpm
: 1,9599 Hp
02,3901 Hp

:3 Hp

: Carbon Steel

:$3.816.11

: Mengalirkan fluida dari tangki bahan baku ke arus

percabangan arus recycle sebanyak 5594,9 kg/jam

: Pompa Sentrifugal

L ID = 1,61 in (0,0409 m)

Sch N = 4{)



Total head
Putaran motor
Putaran Spesifik
BHP

Power teoritis
Power motor
Bahan

Harga

21. Pompa 03

Tugas

Jenis

Ukuran pipa

Total head
Putaran motor
Putaran Spesifik
BHP

Power teoritis

NPS =1,51n(0,0381 m)
12,9617 m

: 1450 rpm
12533,821 rpm
01816 Hp
10,2270 Hp
10,5 Hp

: Carbon Stecl

15 1,452.91

69357 Rafjam dari arus percabangan recy cle ke

vaporaer

s Pompa Semtrifugal

1D = 2067 in(0.0523
SchiN =10
NPS =240 (0,0508 m)

1 402,8186 m

1 3500 rpm

:518,7933 rpm
:27,2158 Hp

£ 30,5796 Hp

» Menealickan dan mengikkan tchanan fluida sebanvak

3
i



Power motor
Bahan

Harga

22, Pompa 04

Tugas

Jenis

Ukuran pipa

Total head
Putaran motor
Putaran Spesitik
BIP

Power teoritis
Power motor
Bahan

Harga

23. Pompa 05

Tugas

:30 Hp
: Carbon Steel

13 1,675.43

: Mengalirkan fluida sebanyak 6936,5 kg/jam dari

kondensor | ke menara distilasi }

: Pompa Sentrifugal

;1D = 2,067 in (0,0525 i)
Sch N =40
NPS =2 in {0,0508 m)

2 11,0680.m
21450 rpm

D 1309.9603 rpm
20,8015 Hp

2l e

: LHp

: Carbon Stee|

:$1,578.15

: Mengalirkan fluida sebanyak 3787,9 kg/jam dari hasil

atas menara distilasi [ ke tangki penyimpanan produk

30



Jenis

Ukuran pipa

Total head
Putaran Aktual
Putaran Spesifik
BHP

Power teoritis
Power motor
Bahan

Harga

24, Pompa 06

Tugas

Jenis

UKuran pipa

Total head
Putaran motor

Putaran Spesifik

151213

: Pompa Sentrifugal

) = 1,61 in (0,0409 m)

Sch N =4

NPS = 1,5 in {0,0381 m)

1 20,4394 m

: 1430 rpm
:512,1914 rpm
- 0,9697 Hp
21,2121 Hp
:1,5Hp

: Carbon Steel

tn

S

s Mengalirkan tlutda schanyak 3148:6 kg jam dari

cocler | ke menara distilasi 2

: Pompa Sentrifizgal

11D = 1.38in (0.0351m)
Sch N =40
NPS = 1,25 in (0,0318 m)
11,1051 m
1 1750 rpm

: 783,9060 rpm

3k



BHP

Power teoritis
Power motor
Bahan

Harga

25, Pompa 07

Tugas

Jenis

Ukuran pipa

Total head
Putaran Aktuat
Putaran Spesifik
BHP

Power teoritis
Power motor
Bahan

Harga

10,5109 Hp
10,6387 Hp
-1 Hp

: Carbon Steel

:$931.97

: Mengalirkan fluida sebanyak 1340.8 kg/jam dari hasil

atas menara distilasi 1 untuk di recycle

: Pompa Sentrifugal

11D = 1.049 in (0,0266 m)
Sch'N =40
NPS = {0 (0,0254 m)

129,398 m

0 3500 rpm

: 53490127 rpin
: 0,86:H0) Hp

;1 1-Hp

: 1 Hp

: Carbon Steel

:$63543

2



26. Pompa 08

Tugas

Jenis

Ukuran pipa

Total head
Putaran motor
Putaran Spesifik
BHP

Power tearitis
Power motor
Bahan

Harea

: Mengalirkan fluida scbanyak 1807,8 kg/jam dari

cooler 3 ke UPL

: Pompa Sentrifugal

. ID = 1,049 in {0.0266 m)

Sch N 40

NPS = Lin (0.0254 m)

+9.0570 m

2 1750 rpm
16550377 rpm
;03591 Hp
00,4489 Hp
20,3 Hp

: Carbon Steel

1562333
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3.3 Perencanaan Produksi
3.3.1 Analisis Kebutuhan Bahan Baka

Analisis kebutuhan bahan baku berkaitan dengan ketersedian bahan baku
terhadap kebutuhan kapasitas pabrik. Bahan baku metanol diperoleh dari pabrik
metanol milik pertamina di pulau Bunyu.

Tabel 3.1 kebutuhan bahan baku

Kebutuhan bahan Rerata ketersedian

Komponen
baku (ton/tahun) bahan baku (ton/tahun)

Metanol

41652,7 330.000
Kebutuhan = 5259,2 kg/jam

Dari tabel di atas dapat disimpulkan bahwa ketersediaan bahan baku
metanol dapat memenuhi kebutuhan pabrik, atau dengan kata lain ketersediaan

bahan baku aman untuk proses produksi.

3.3.2 Analisis Kebutuhan Peralatan Proses

Analisis kebutuhan peralatan proses meliputi kemampuan peralatan untuk
proses dan umur atau-jam kerja peralatan dan perawatannya. Dengan adanya
analisis kebutuhan peralatan proses maka akan dapat diketahui anggaran yang

diperlukan untuk peralatan proses, baik pembelian maupun perawatannya.



BAB 1V

PERANCANGAN PABRIK

4.1 Lokasi Pabrik

Ketepatan pemilihan lokasi sangat = menentukan kclangsungan  dan
perkembangan  pabrik - dunasa  datang. Ada  beberapa fuktor yang harus
dipertimbangkan dalam mecnentukan lokasi pabrik agar pabrik yang dirancang
bisa mendatangkan keuntungan yang besar.

Lokasi pabrik’ dimetil “eter direncanakan didirikan di daerah Bontang
Kalimantan Timur dengan pertimbanean sebugai berikut
. Penvedinaan babhan baku

Untuk meockan inava penyvediaan baban bakoo moha pabrik divmetil eter
didirikan dekat penghasil utama buhan baku {mctanol). vaiti pabrik metanol mitik
Pertamina &1 Pulan Bunyu vang beroperast dengan kapasitas 330.000 ton/tahun,
b.  Pemasaran produk

Daerah Beontang adalab-dacrah-industri kimia vang besar dan terus
berkembang dengan pesat. Hal ini menjadikan Bontang sebagai pasar yang baik
bagi dimetil eter. Sampai saat ini pabrik yang butuh dimetil cter sebagian besar

masih di Jawa, tetapi pemasaran dimetil eter dari Bontang ke Jawa tidaklah sulit

karena sudah tersedia sarana transportasi laut yang cukup memadai.
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¢.  Transportasi

Sarana transportasi darat dan laut sudah tidak menjadi masalah, karena di
Bontang fasilitas jalan raya dan pelabuhan sudah memadai.
d.  TenagaKerja

Untuk tenaga kerja dengan kualitas tertentu dapat dengan mudah diperoleh
meski tidak dari daerah setempat. Sedangkan untuk tenaga buruh diambil dan
dacrah setempat atau dari para pendatang pencari kerja.
e.  Faktor Penunjang Lain

Bontang merupakan daerah kawasan industri yang telah ditetapkan oleh
pemerintah, sehingga faktor-faktor seperti 1 tersedianya energi listrik, bahan
bakar, air, iklim dan karakter tempat/lingkungan bukan merupakan suatu kendala
karena semua telah dipertimbangkan pada penctapan kawasan tersebut scbagai
kawasan industri.

Dengan pertimbangan di atas maka dapat disimpulkan bahwa kawasan

Bontang fayak dijadikan pabrik dimetil eter di Indonesia.

4.2 Tata Letak Pabrik

Tata letak pabrik adalah tempat kedudukan dari bagian-bagian pabrik yang
meliputi tempat bekerjanya karyawan, tempat peralatan, tempat penyimpanan
bahan baku dan produk, dan sarana lain seperti utilitas, taman dan tempat parkir.

Secara garis besar lay out pabrik dibagi menjadi beberapa daerah utama, yaitu :



!\.)
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Dacrah administrasi/perkantoran dan laboratorium

Daerah administrasi merupakan pusat kegiatan administrasi pabrik
yang mengatur kelancaran operasi. Laboratorium sebagai pusat
pengendalian kualitas dan kuantitas bahan yang akan diproses serfa
produk yang akan vang dijual.

Daeran Proses dan Ruang Kontrol

Merupakan - daerah teinpat alat-alat proses diletakkan dan proses
berfangsung.  Ruang  control  scbagai = pusat  pengendalian
berlangsungnya proses.

Daerah Pergudangan, umum, bengkel, dan garasi

Daerah Utibitas dan Posver Station

Merupakan daerah dimona kegiatan penscediaan air dan tenaga histrik

dipuratkun.

Adapun perineizn Tuas tanah sebagal bagunan pabrik dapat dilihat pada tabel

dibawah int :

Tabel 4.1. Perincian luas tanah dan bangunan pabrik

lokasi panjang, m lebar, m fuas, m-
Kantor utama ' 44 14 616
Pos Keamanan/satpam 8 4 32|
Mess 16 36 576
Parkir Tamu 12 2 264
Parkir Truk 20 12 240
Ruang timbang truk 12 6 72
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7 Kantor teknik dan produksi 20 14 280
8 Klinik 12 10 120
9 Masjid 14 12 168
10 Kantin 16 12 192
i1 Bengkel 24 12 288
12 Unit pemadam kebakaran 6 14 224
13 Gudang alat 22 10 220
14 Laboratorium 16 12 192
15 Utilitas 24 10 240
16 Area proses 65 35 2275
17 Control Room 28 10 280
18 Control Utilitas 10 10 100
19 Jalan dan taman 60 40 2400
20 Perluasan pabrik 1o 20 2200
f Luas Tanah 10979 |
Luas Bangunan 6379

—
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4.3 Tata Letak Alat Proses
Dalam perancangan tata letak peralatan proses pada pabrik ada beberapa hal

vang perlu diperhatikan, yaitu:

1. Aliran bahan baku dan produk
Jalannya ahiran bahan baku dan produk vang tepat akan memberikan
keuntungan ckonomis vang ~besar, serta. menunjang kelancaran dan
keamanan produksi.

2. Aliran udara
Aliaran udara di dalam  dan sekitar arca proscs perlu diperhatikan
kelancarannya. Hal imi bertujuan untuk menghindari terjadinya stagnasi
udara pada suatu tempat berupa penumpukan atau akumulasi bahan kKimia
berbahava »ang dapat membahavakan Keselamatanipekerja, selain it perlu

memperhatikan acah hembusan angiin,

s

Pencahayaan

Penerangan seluruh pabrik harus memadai. Pada tempat-tempat proses vanyg
berbahaya atau beresiko finggi-harus diberi penerangan tambahan.

4. Lalu lintas manusia dan kendaraan

Dalam perancangan lay out peralatan, perlu diperhatikan agar pekerja dapat
mencapai seluruh alat proses dengan cepat dan mudah agar apabila terjadi
gangguan pada alat proses dapat segera diperbaiki, selain itu keamanan

pekerja selama menjalankan tugasnya perlu diprioritaskan.
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Pertimbangan Ekonomi

Dalam menempatkan alat-alat proses pada pabrik diusahakan agar dapat
menekan biaya operasi dan menjamin kelancaran serta keamanan produksi
pabrik sehingga dapat menguntungkan dari segi ekonomi.

Jarak antar alat proses

Untuk alat proses yang ‘mempunyai suhu dan tekanan operasi  tinggi,
sebatknya dipisahkan dari alat proses lainnya, sehingga apabila terjadi
ledakan atau kebakaran pada alat tersebut. tiduk membahayakan alat-alat

proses lainnya.
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4.4  Alir Proses dan Material

4.4.1 Neraca Massa

4.4.1.1 Neraca massa total

43

o Keluar, kg/jam
Kompoenen Masuk, ke/jam ~ produk Limbah
CH;OCH; - 3768.9394 -
CH;OH 5259,1748 3,7879 13.0679
H-0 335.6920 15,1513 1794.7374
3787.8788 1807.8053
Total 55948668 55956841

Error = 0.8173 kg/jam

4.4.1.2 Neraca NMuassa per Alat

4.4.1.2.1 Taneki Bohan Baka (metanol)
?RG&E%@SGE{S{? © Keluar, kgfam
| CH:OH 5259.1748

H-0 333.04920

Total 5594,5668

Error=0 ka/jam




4.4.1.2.2 Vaporizer (VP)

44

Masuk, kg/jam
Komponen Tangki 01 | Recycle SP "'Rfec'yé'l_é_ﬂ/_lﬁiﬁ Keluar, kg/jam
CH,0CH; - - 38,0701 38,0701
CH:OH 5259,1748 | 1638,2247 1293,7240 8191,1234
H0 335,6920 86,1777 9,0188 430,8885
5594,8668 | 1724,4024 1340,8128 |
Tota! 8660,0820 8660.0820

Error = 0 kg/jam

4.4.1.2.3 Separator(SP)

Keluar, kg/jam
Komponen Masuk. kg/jam | Up (inlet reaktor) © Bottom (Recvele)
CH;0CIHH; 38,0701 38.0701 -
CH;OH 8191.i231 6552,898% 1638.2237
H-0O 430,8885 3447108 860.1777
63356796 | 17244024
T'otal 8660.0820 2660,0820

Error = { kg/jam



4.4.1.2.4 Reaktor Fixed Bed Multitube (R)

| Komponen Masuk, kg/jam Keluar, kg/jam
CH;0CH; 38,0701 3807,0095
CH;OH 6552,8988 1310,5798
H,O 344,7108 18189077
Total 6535,6796 6336.4969
l

Etror = 0,8173 kgfjam

4.4.1.2.5 Menara Distilasi (MD-01)

Keluar, kg/jam
Komponen Masuk, kafjam | Up (Produk) Bottom (Inlet MD-02)
CH:OCH; 3807,()()95 37689394 38.0701
CH:OI 1310,5798 3,7879 t 1366.7919
H-O 18185077 | 13,1515 1803,75062
3787.8788 o 3lsels
Towal 63356796 | e 76"?"35 6796

Error =0 kg/jam
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4.4.1.2.6 Menara Distilasi {(MD-02)

Error =0 kg/jmn

4.4.2 Neraca Panas
Suhu referensi =23°C
4.4.2.1 Vaporizer

! Komponen

CHLOCUH,

|

: CHLOH

H-0

Panas Penguapan

Beban Panas

L e

Mas ik (REjam)

' 360395 5038
i T026389.0302
3940300331

3823090,3511

_'I"otal

L

o N T Keluar, kg/jam
Kompoenen Masuk, kg/jjam | Up (Recyc]c) f Bottom (Limbah cair)
 CHyOCH; 380701 | 38,0701 ’ B
CH;OH 13067916 1293.7240 [ 3.0679
H,( \i 1803.7562 0.0188 ! 17947374 :
| ’m str’fs_i‘ 1807.8053 —
Toal ] |48.(§187“’%“_ 7 E——

eitar ik jamy '
28046477 \
H7U3887.5366
4357440381

6312046.9044

13480325.0362

13480325,0362 |




4.4.2.2 Reaktor
Komponen Masuk, kJ/jam Keluar, kJ/jam
CH;OCH; 41078,9762 1310443.3053
CH;OH 6480495,9009 4154748.9569
H,0 354530,6568 1885214.1085
PPanas Reaksi 3858112,4400 -
Panas Yang Dibuang - 3383811,6032
Total 10734217,9739 10734217,9739
4.4.2.3  Menara Distilasi 01
[— Masuk, kJ/jam Keluar, kl/jam
Umpan (HF) Hasil Atas (HD)
CH;OH  =527,5290 kJ/kmol CH;OH =17,0198 kJ/kmol

CH;0CH; = 1669,8265 kJ/kmol

H,0O =1201,0688 ki/kmol +

3398,4244 kJ/kmol

Panas Umpan :
F*HF =224,4782 kmel/j x 3398,4244 kJ/kntel

=762872,2710 kt/jam

CH;OCH; =14101,1918 ki/kmol

HyO =277.5133

kl/kmol +

14395,7250 kJ/kmol

Panas Produk Atas

D*HID =82 7680 kmol/j x 14395,7250 ki/kmol

=1191505,553 kJ/jam

Hasil Bawah (HB)

CH;0H

= 2898,5959 kJ/kmol

CH30CH; = 100,9990  kJ/kmol




QRB  =2370734,1 kl/jam

H;O =6202,7368 ki/kmol +

9202,3318 kJ /kmol

Panas Produk Bawah

B*HB = 141,7102 kmol/j x 9202,3318 kJ/kmol

= 1304064,4009 kJ/jam

QCD' = 638037,26 kJ/jam
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3133605,9928 3133605,9928
4424  Menara Distilasi 02
Masuk, kJ/jam Keluar, kJ/jam
Umpan (HF) Hasil Atas (HD)
CH;OH  =833,2251 kJ/kmol CH;OH  =2527,3230 kJ/kmol
CH;0CH; =26,4511  kJ/kmol CH;0CH; =80,7778  kJ/kmol
H>O =1886.7230 kJ/kmol + . | H>0 = 28,9717 kJ/kmol +

2746,3993 kJ/kmol

Panas Umpan :

F*HF = 141,7102 kmol/j x 27463993 kJ/kmoi

= 389192,8274 kJ/jam

2637,0725 kl/kmol

Panas Produk Atas

D*HD = 41,7053 kmol/j x 2637.0725 kJ/kmol

=109979,8989 ki/jam

Hasil Bawah (HB)

CH;OH  =274725  kJ/kmol

CH30CH; =- kJ/kmol
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QRB  =3710390,6174 kJ/jam

10995834448 T

H,O

6028,3008 kJ/kmol

Panas Produk Bawah

B*HB = 100,005 kmolij x 6028.3008 &J/kmol

= 602860,2181 kJ/jam

Lo

2!

v}
I

- 3386743,3277 kJ/jam

= 6000,8283 kJ/kmol +
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4.5 Pelavanan Teknik (Utilicas)

Vulitas adalah sekumpulan unit-unit atau bagian dart sebuah pabrik kimia
yang berfungsi untuk menycdiakan kebutuhan penunjang proses produksi. Unit
utilitas keberadaannya sangat penting dan harus ada dalam perancangan suatu
pabrik.

Unit pendukung proses. (unit atilitas) yang tersedia dulam perancangan
pabrik dimetil eter ind ferdirt dart
1. Unit pengolchanair

2. Lnit penvedivan steam

3. Uit penvediaan listrik
4. Unitpenvedizan bahan bakar
Ry Ui e cdivnn Didarm

451 Unit PengolichanAir

Rebubun i mielput airoeendinginair vmpan boiler dan air nmok
heperluan kanror danerimal tangeas, diroantuk spemadiun kebakaran daa air
cadangan. Alr diperolehs dari-afr sungai terdekat dengan lokasi pabrik yang
kemudian diolah  terlebih  dahwiu sehingga memenuhi  persyaratan.  Secara
sederhana pengolahan ini meliputi pengendapan. penggumpalan, penyaringan,
demineralisasi dan dcaerasi. Air yang telah digunakan scbagai air pendingin
proses din kondensat, dapat direcycle guna menghemat air. sehingga jumlah make
up air yang diperlukan sebagal berikut :

a.  Airuntuk pendingin =06445,06921 kg/jam.
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b.  Airumpan boiler = 1462.4985 kg/jam.
¢.  Air untuk keperluan rumah tangga = 1750 kg/jam

Total kebutuhan air secara kontinyu sebesar 9657,7927 kg/jam

4.5.2 Unit Penyediaan Steam

Kebutuhan steam untuk penguapan di vaporizer dan reboiler schanyak
7312.49 kg/jam. Kebutuhan steam ini dipenuhi oleh beiler utilitas. Sebelum
masuk boiler, air harus dihilangkan kesadahannya. karena air yane sadah akan
menimbulkan kerak di dalam boiler. Oleh karena itn. sebelam masuk boiler air

dilewatkan dalam ion exchanger dan deaerasi terlehih dahulu,

4.5.3 Unit Penvediaan Listrik

Unit ini bertuga untimenvediahan Kebutuhen lisirik vangmeliput

a. Listrik untuk Seperluan alat nroses =03 T131 kW
b Listrik untuk keperluan alar Utilifas = 279004 kW
C. Listrik untuk instrumentasi dan kontrol = 111807 kW
d. Listrik untuk keperluan kantor dan rumah tangga = 2.7952 kW

Total kebutuhan listrik adalah 2374938 kw. Dengan faktor daya 80% maka
kebutuhan listrik total sebesar 296,8672 kW. Kebutuhan iistrik dipenuhi dari PIL.N

dan generator sebagai cadangannya.

4.5.4 Unit Penyediaan Bahan Bakar

Bahan bakar digunakan untuk keperluan pembakaran pada boiler dan diesel
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untuk generator pembangkit listrik. Bahan bakar boiler menggunakan fuel oil
sebanyak 8273909 kg/jam. Bahan bakar diescl menggunakan minyak solar
sebanyak 112,9412 kg/jam. Total kebutuhan bahan bakar sebesar 940,3321

kg/jam.

4.5.5 Uit Penyediaan Udara
Udara tekan digunakan sebagai penggerak alat-alat kontrol dan bekerja secara
preumatis. Jumlah udara tekan yang dibutuhkan diperkirakan 500 kg/jam pada

tekanan 4 atm. Alat pengadaan udara tekan mem ggunak an compressor,
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4.6 Organisasi Perusahaan
4.6.1 Bentuk Perusahaan

Bentuk perusahaan yang direncanakan pada perancangan pabrik dimetil eter
ini adalah Perseroan Terbatas (PT). Perscroan terbatas merupakan  bentuk
perusahaan yang mendapatkan modalnya dari penjualan saham dimana tiap sekutu
turut mengambil bagian sebanyak satu saham atau lebih. Saham adalah surat
berharga yang dikeluarkan olch perusahaan atau P tersebut dan orang vang
memiliki saham berarti telah menyetorkan modal keperusahaan, yang berarti pula
tkut memiliki perusahaan. Dalam perseroan terbatas pemegang saham hanya
bertanggung jawab menyetor penuh jumlah yang discbutkan dalam tiap-tiap

saham.

4.6.2 Struktur Oganisasi

Dalam rangka menjalankan sualy proses pabrik dengan baik dalum hal ini di
suati perusahaan, dipertukan suaty manajemen alau organisasi sang memiiki
pembagian tugas dan wewenang yang “haik. Struktur organisasi dari suan
perusahaan dapat-bermacam-macam <esuai dengancbentuk: dan kebutuhan dari
masing-masing perusahaan. fenjang kepemimpinan dalam perusahaan ini adalah
sebagai berikut :
a. Pemegang saham
b.  Dewan komisaris
¢.  Direktur Utama

d. Direktur
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¢.  Kepala Bagian
f.  Kepala Seksi
8. Karyawan dan Operator

Tanggung jawab, tugas dan wewenang dari masing-masing Jenjang
kepemimpinan tentu saja berbeda-beda. Tanggung jawab, tugas serta wewenang
tertinggi terletak pada puncak pimpinan vaitu dewan komisaris, Sedangkan

kekuasaan tertinggi berada pada rapat umum pemegang saham.
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4.6.3 Tugas dan Wewenang
4.6.3.1 Pemegang saham

Pemegang saham (pemilik perusahaan) adalah beberapa orang yang
mengumpuikan modal untuk kepentingan pendirian dan berjalannya operasi
petusahaan lersebut. Kekuasaan tertinggi pada perusahaan yang mempunyai
bentuk perseroan terbatas adalah rapat umum pemegang saham. Pada rapat umum
tersebut para pemegang saham
1. Mengangkat dan memberhentikan Dewan Komisaris
2. Mengangkat dan memberhentikan dircktur
3. mengesahkan hasil-hasil usaha serta neraca perhitungan untung rugi tahunan

dari perusahaan

4.6.3.2 Dewan Komisuris
Dewan komisaris merupakan pelaksana dari para pemilik saham. sehingua
dewan komisaris akan bertaggung jawab terhadap pemitik saham.
Tugas-tugas Dewan Komisaris meliputy
L. Menilai dan mgnyetujui rencana direksi tentang kebijasanaan umum, target
laba peruszhaan. alokasi sumber-sumber dana dan pengarahan pemasaran
2. Mengawasi tugas-tugas direksi

3. Membantu direksi dalam hal-hal penting
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4.6.3.3 Direktur Utama

Direktur utama mcrupakan pimpinan tertinggi dalam perusahaan dan
bertanggung jawab sepenubnya dalam hal maju mundurnya perusahaan. Dircktur
Utama bertanggung jawab pada Dewan Komisaris atas segala tindakan dan
kebijaksanaan yang telah diambil ¢bagai pimpinan perusahaan. Direktur Utama
membawahi Direktur Produksi dan Teknik. serta Direktur Keuangan dan Umum.
Direktor utama membawahi ;
a.  Direktur Teknik dan Produksi

Tugas Direktur ‘Teknik dan Produksi adalah Memimpin  pelaksanaan
kegiatan pabrik - vang berhubungan dengan bidang produksi dan operasi, teknik,
pengembangan, pemeliharaan peralatan, pengadaan. danlaboratorium.
b. Direktur Kenangan dan tiom

Tugas Direktur Keoanean dan Umum adalah Bertangeune jawab terhadap
masalah-masalah vang berhubungan dengan administiasi, personalia, keuangan.

pemasaran. humas: keamanan. dan keselamatan kerja,

4.6.3.4 Kepala Bagian

Secara umum tugas Kepala Bagtan adalah mengkoordinir, mengatur dan
mengawasi pelaksanaan pekerjaan dalam lingkungan baciannya sesuai dengan
garis-garis yang diberikan olch pimpinan perusahaan, Kepala bagian dapat juga
bertindak sebagai staff direktur. Kcpalta bagian ini bertanggung jawab kepada

direktur masing-masing. Kepala bagian terdiri dari :
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4.6.3.4.1 Kepala Bagian Proses dan Utilitas

Tugas : Mengkoordinasikan kegiatan pabrik datam bidang proses dan
penyediaan utilitas.

4.6.3.4.2 Kepala Bagian Pemeliharaan, Listrik, dan Instrumentasi

Tugas : Bertanggung jawab terhadap kegiatan pemeliharaan dan
fasilitas penunjang kegiatan produksi.

4.6.3.4.3 Kepala Bagian Penelitian, Pengembangan dan Pengendalian Mutu

Tugas “Mengkoordinasikan kegiatan yang berhubungan dengan
penchitian, pengembangan perusahaan, dan pengawasan
mutu,

4.6.3.4.4 Kepala Bagian Keuangan dan Pemasaran

Tugas - Mengkoordinasikan kegiatan pemasaran. pengadaan barang,
serta pembukuan keuangan.

4.6.3.4.5 Kepala Bagian Administrasi

Tugas i Bertanggung jawab terhadap kegiatan yang berhubungan
dengan tata usaha, personalia dan rumah tangga perusahaan.

4.6.3.4.6 Kepala Bagian Humas dan Keamanan

Tugas : Bertanggung jawab terhadap kegiatan yang berhubungan
antara perusahaan dan masyarakat serta menjaga Keamanan
pcrusahaan

4.6.3.4.7 Kepala Bagian Kesehatan Keselamatan Kerja dan Lingkungan

Tugas : Bertanggung jawab terhadap keamanan pabrik dan

keschatan dan keselamatan kerja karyawan.
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4.6.3.5 Kepala Seksi
Kepala seksi adalah pelaksanaan pekerjaan dalam lingkungan bagiannya

sesuai dengan rencana yang telah diatur oleh para Kepala Bagian masing-masing.

Setiap kepala scksi bertanggung jawab terhadap kepala bagian masing-masing

sesuai dengan seksinya.

4.6.3.5.1 Kepala Seksi Proses

Tugas : Memimpin langsung serta meémantau kelancaran proses

produksi.

4.6.3.5.2 Kepala Seksi Utilitas

Tugas : Bertanggung jawab terhadap penyediaan air, steam, bahan
bakar, dan udara tekan baik untuk proses matpun

instrumentas.

4.6.3.5.3 Kepala Seksi Pemeliharaan dan Bengkel

Tugas Bertanggung jawab atas kegiatan perawatan dan pengeantian
alat-alat serta fasilitas pendukungnva:

4.6.3.5.4 Kepala Scksi Listrik dan Instrumentasi

Tugas -Bertanggung jawab'terhadap penyediaan listrik seria
Kelancaran alat-atat instrumentasi:

4.6.3.5.5 Kepala Scksi Bagian Penelitian dan Pengembangan

Tugas : Mengkoordinasi kegiatan-kegiatan yang berhubungan dengan

peningkatan produksi dan efisiensi proses sccara keseluruhan.



4.6.3.5.6 Kepala Seksi Laboratorium dan pengendalian mutu

Tugas : Menyelenggarakan pengendalian mutu untuk bahan baku,
bahan pembantu, produk dan limbah

4.6.3.5.7 Kepala Seksi Keuangan

Tugas : Bertanggung jawab terhadap pembukuan serta hal-hal yang
berkaitan dengan keuangan perusahaan,

4.6.3.5.8 Kepala Seksi Pemasaran

Tugas *Mengkoordinasikan kegiatan pemasaran produk dan
pengadaan bahan baku pabrik.

4.6.3.5.9 Kepala Seksi Tata Usaha

Tugas » Bertanggung jawab terhadap kegiatan yang berhubungan
dengan rumah tangaa perusahaan serta tata usaha kantor,

4.6.3.5.10 Kepala Scksi Personalia

Tugas “Mengkoordinasikan kegiatan vang berhubungan dengan
Kepegawaian.

4.6.3.5.11 Kepala Scksi Humas

Tugas ~Menyelenggarakan kegiatan yang berkaitan dengan refasi
perusahaan, pemerintah, dan masvarakat

4.6.3.5.12 Kepala Seksi Keamanan

Tugas : Menyelenggarakan kegiatan yang berkaitan dengan

mengawasi langsung masalah keamanan perusahaan,



63

4.6.3.5.13 Kepala Seksi Kesehatan Keselamatan Kerja dan Lingkungan

Tugas : Mengurus masalah kesehatan karyawan dan keluarga, serta
menangani masalah keselamatan kerja di perusahaan dan
bertanggung jawab terhadap limbah pabrik agar sesuai

dengan baku mutu limbah.

4.6.4 Catatan
a. Cuti Tahunan

Karyawan mempunyai hak cuti tahunan selama 12 hari setiap tahun. Bila
dalam waktu 1 tahun hak cuti tersebut tidak dipergunakan maka hak tersebut akan
hilang untuk tahun itu.
b. Hari libur nasional

Bagi karyawan harian (non shift), hari libur nasional tidak masuk kerja.
Sedangkan bagi karyawan shift, hari libur nasional tetap masuk kerja dengan
catatan hari itu diperhitungkan sebagai kerja lembur (overtime).
¢. Kerja Lembur (Overtime)

Kerja lembur dapat dilakukan apabila‘ada keperluan yang mendesak dan
atas persetujuan kepala bagian.
d. Sistem Gaji Karyawan

Gaji karyawan dibayarkan setiap bulan pada tanggal 1. Bila tanggal tersebut

merupakan hari libur, maka pembayaran gaji dilakukan sehari sebelumnya.
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Tabel 4.2 Gaji karyawan
Gaji per Bulan Total Gaji
Jabatan Jumlah
(Rp) (Rp)

Direktur Utama 1 20.000.000 20.000.000
Direktur Teknik dan Produksi 1 13.000.000 [3.000.000 |
Direktur Keuangan dan Umum ] 12.500.000 12.500.000
Kepala Bagian 7 8.000.000 56.000.000
Kepala Scksi 13 14.500.000 58.500.000

| Karyawan Proses 40 | 5.000.000 | 200.000.000
Karyawan lain 53 2.000.000 106.000.000
Satpam 6 1.000.000 6.000.000

| Sekretaris 3 £.500.000 (7500000
Medis 4 2.000.000 8.000.000
Paramedis 301 1.200.000 3.600.000

|

Sopir & 1] 1200000 ; 7.200.000
Cleaning Service 5 800.000 1 +4.000.000

[ Total 145 502.300.000 |
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e. Jam Kerja Karyawan

Berdasarkan jam kerjanya, karyawan perusahaan dapat digolongkan menjadi
2 golongan karyawan non-shift (harian) dan karyawan shift
1) Jam kerja karyawan non-shift

Senin — Kamis

Jam Kerja : 07.00 — 12.00 dan 13.00 — 16.00

Istirahat : 12.00 — 13.00

Jumat

Jam Kerja : 07.00 — 11.30 dan 13.30 = 1 7.00

Istirahat : 11.30 - 13.30

hart Sabtu dan Minggu libur
2y Jam kerja karyawan shift
Tadwal kerja karyawan shift dibag; menjadi

- Shitt Pagi 0 07.00 - [5.00

- Shift Sore @ 13.00 -23.00

- Shift Malam 2 23.00 - 07.00

Karyawan shift-ini dibagi menjadi 4 regu, yaitu 3. rech bekerja dan | regu
istirahat yang dilakukan secara bergantian. Setiap regu mendapatkan giliran 6 hari
kerja dan satu hari libur untuk setiap shift dan masuk lagi untuk shift berikutnya.
Untuk hari libur atau hari besar yang ditetapkan oleh pemcrintah, regu yang
bertugas tetap masuk. Jadwal kerja masing-masing regu disajikan dalam tabel 5.1.

scbagai berikut :



Tabel 4.3 Jadwal kerja masing-masing regu
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HariRegu |1 [2 |3 [4 [5 [6 [7 |8 179 1011 1213 113
1 PIP[S|SIM|M[L [P P (S TS IMIM i
2 SIS MIMIL |P P [STS[M|MIL |P |P

3 MIMIL [P IP |S|s IMIMI|L Tp (P Ts TS
4 L(PIPIS S [M M|L P I|P S |S MM

{Ia:terangan: | |

P = Shift Pagi M = Shift Malam S = Shifi Siang .= Libur




4.7  Evaluasi Ekonomi
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Analisa ckonomi berfungsi untuk mengetahui apakah pabrik yang akan

didirikan dapat menguntungkan atay tidak dan layak atau tidak jika didirikan.

Perhitungan evaluasi ekonomi meliputi :
a. Modal (Capital Investment)
1) Modal tetap (Fived Cupital Investmenr)
2) Modal kesja (Working Capital Investnent)
b. Biava Produkst (Manufacturing Cosi)
1) Biaya Produksi langsung (Direct Manufucturing Cost)
2} Biaya Produksi tak lan gsung (fndirect Manufuctiring Cost)
3) Biaya tetap (/- ived Meiifocturing Cose
¢. Pengetoaran Ui (Geacial Lxperse)
doAnadsisis Keuntumaan
Py seuntunzen sehebum pajak (et Berore Taves)
2) Keuntungan setelah pajak (rofic diicr faxes)
¢ Analisis kelavakan
Ly Percent Redrn On Dvestment 1RO
2} Pay Out Tine (PO7
3) Break Even Point ¢ BEP)
4) Shut Down Point (SDP)
3 Discounted Cash Flow (DCEF)

t. Kesimpulan Evaluasi Ekonomi
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4.7.1 HARGA INDEX

Dalam analisa ekonomi harga-harga alat maupun harga- harga lain
diperhitungkan pada tahun pabrik didirikan. Untuk mencari harga pada tahun
pabrik didirikan, maka dicari index pada tahun pabrik didirikan.

Tabel 4.4 Harga index Chemical En gineering Progress (CEP) pada berbagai tahun

-

Tahun (X) index (Y)
B 1987 324 2
1988 343
1989 355
1990 356 N
- 199] ' 361.3
1992 3582 |
1993 3592 g
1994 368.1° |
1995 3811
B 1996 3817
1997 386.5
1998 3895 ]
1999 390.6
2000 394.1
2001 3943
2002 3956 |
_
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2003 402
2004 4442
2005 4682 |
2006 499.6
| 2007 525.4

Pabrik direncanakan berdiri pada tahun 2012. Nilai index Chemical

Engineering Progress (CEP) pada tahun pendirian pabrik diperolch dengan cara

regresi finicr. Dari regresi linier diperoleh persamaan @ ve=7302x - 14189

Tabel 4.5 Harga index hasil regresi lincar pada berbagai tahun

! Tahun (X)

index (Y) __]

2008 47342 |
2009 480,72

|

2010 488.@“""'i
2011 49532 [

l

2012 502,62 ;
e

Jadi harga index pada tahun 2012 = 502,624
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4.7.2 HARGA ALAT
Harga alat pada tahun pabrik didirikan dapat ditentukan berdasarkan harga

pada tahun referensi dikalikan dengan rasio index harga.

Ex = Ey:—;

Dimana : Ex : Harga alat pada tahun x
Ey : Hargaalat pada tahun y
Nx : Index harga pada tahun x

Ny .+ : Index harga pada tahun v
Apabila suatu alat dengan kapasitas tertentu ternyata tidak ada spesifikasi di

referensi maka harga alat dapat diperkirakan dengan persamaan:

. 0.6
Cb = Ea{cﬁJ

Ca
Dimana: Ia : Harga alat 4
Eb : Harga alat b
Ca : Kapasitas alat a

Ch *Kapasitas alat b
Dasar Perhitungan :
a. Kapasitas produksi : 30.000 ton/tahun
b. Pabrik beroperasi : 330 hari kerja
¢. Umur alat ; 10 tahun
d. Nilai kurs : 1 US $=Rp 11.000
e. Tahun evaluasi : 2012

f. Untuk buruh asing : $ 20/manhour
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g. Gaji karyawan Indonesia : Rp 10.000/manhour
h. I manhour asing : 2 manhour Indonesia

i. 5% tenaga asing : 95% tenaga Indonesia

4.7.3 CAPITAL INVESTMENT

Capital investment adalah biaya untuk pengadaan fasilitas-fasilitas pabrik
beserta kelengkepannya dan biaya untuk men goperasikan pabrik.
Capital investment terdiri dari
a.  Fixed Capital Invesment

Fixed  Capital  Invesiment  adalah biaya yang diperlukan untuk
mendirikan fasilitas-fasititas pabrik.
h. Working Capital Inmvesment

Working  Capizal  investment  adalah biaya yeng diperfukan  untuk

meajalankan/mengopera+ikan suatu pabrik selama wakiu terientu.

Ao FIXED CAPITAL INVESTMENT
Phisical Plant Cost (PPC)

. Puchased Equipment Cost (PEC)

a.  Harga alat proses =3$307,702
b.  Harga alat Utilitas =$ 463,585,
Total PEC =$ 771,287

2. Delivered Equipment Cost (DEC)

Biaya pengangkutan (15% PEC) =0,15x$ 771,287



=35 115,693
Biaya administrast dan pajak (10% PEC) =0,1x$ 771,287
=$77,128
Total DEC=$ 115,693 +$ 77,128 =% 192,821
3. Instalasi
Material (11%. PEC) = 0,11 x § 771,287
=% 84,842
Buruh (32% PEC) '~ =0,32x$ 771,287
= $ 286,812

. Buruh Asing. = 0,05 x$ 286,812

= $ 12,340
n Buruh Lokal " == 0,95 x $ 286.812 x 2 man hour indonesia x Rp. 10.000
$20 I man hour asing

= Rp. 283.471.420

4. Pemipaan

Material (49%. PECY= 0,49 x $ 771287
=$377,931

Buruh 37% PEC)  =0,37x$ 771,287
=$285,376

. Buruh Asing  =0,05 x $ 285,376
=5 14,268

] Buruh Lokal ~ =0,95 x $ 285,376 x 2 man hour indonesia x Rp. 10.000
- %520 1 man hour asing

= Rp. 271.107.580
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5.  Instrumentasi

Material (24%. PEC) = 0,24 x $ 771,287
=$ 185,109

Buruh (6% PEC) =0,06x § 771,287
=$46,277

. Buruh Asing  =0,05x $ 46,277

=%$2,313
= Buruh Lokal ©+ = 0,95 x § 46.277 x 2 man hour indonesia x Rp. 10,000
$20 1 man hour asing

= Rp. 43.963.391
6.  lsolasi
Material (5%. PECY =0,05x 8 771,287
=3 23.139

Buruh (3% PEC) =003 x5771.287

L] Buruh Asing = 0,05 x §$ 38.564

=5%1.928
= Buruh Lokal = 0,95 x $38.3564 x 2 man hour indonesia x Rp. 10.000
$20 i man hour asing

= Rp. 36.636.159
7. Listrik
Biaya listrik (10%. PEC) = 0,1 x $ 771,287

=$77,128



8. Bangunan

Luas bangunan = 6379 m*

Harga bangunan = Rp. 400.000/ m*

Total biaya bangunan = Rp. 400.000/ m” x 6379 m°

= Rp. 2.551.600.600

9. Tanah

Luas tanah = 10797 m"

Hatga tanah = Rp. 200.000 / m*

Biaya tanah = Rp. 200.0007/ m"* x 10797 m*

= Rp. 2.195.800.000

Tabel.4.6 Total Biava Physical Plunt Cost

74

Kom poRen w Biaya (%) Biaya (Rrp)
Purchased Equipment Cost (PEC) a 771,287 o
Delivered Fquipment Cost (DEC) 192,821 o]
Instalasi ¢ N 97,182 283.471.420
Pemipaan L 392,199 271107580
Instrumentasi - 187,422 43.963.391
Isolasi 25,007 36.636.159
Listrik ' 77,128
Bangunan 2.551.600.000
Tanah 2.195.800.000
Total PPC = 1,743,106 5.382.578.550




10.  Engineering dan Construction
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Untuk PPC antara US$ 1000,000 - US$ 5000000, Engincering and

Construction 25 % PPC

- Dollar =0,25x $ 1,743,106
=$ 435,776
- Rupiah = 0,25 x Rp. 5.382.578.550

= Rp. 1.345.614.638

Direct Plant Cost (DPC)

Direct Plant Cost (DPC) = PPC + Biaya engineering dan construction

- Dollar =% 1,743,106 + 8§ 435.776
=§ 2,178,882
- Rupiah = Rp. 5.382.578.550 + Rp. 1.343.644.038

= Rp.6.728.223.188

Indirect Plunt Cost (IPC)

1. Contractor Fee (10 % DPC)

- Dollar =0 1InS 2,178,882
=$217,888

- Rupiah =04 xRp. 6.728223.188
=Rp. 672.822.318

12, Contingency (10 % DPC)

- Dollar =0,1x$2,178,882
=$217,888

- Rupiah =0, x Rp. 6.728.223.188
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= Rp. 672.822.318

Tabel.4.7 Fixed Capital Investment = Direct Plant Cost + Indirect Plant Cost

Komponen Biaya (8) ‘ Biaya (Rp)

1

Direct Plant Cost (DPC) 2,178,882 ( 6.728.223.188 ]
Indirect Plant Cost (IPC) |
|

- Contractor Fee 217,888 672.822.318

- Contingency 217.888 | 672822318

Total FCL=[ 2,614,658 | 8.073.867.824
|

Total FCI (dalam Rupiah) = Rp. 36.848.451.050

B.  WORKING CAPITAL INVESTMENT

L. Raw Material Inventory (waktu pen yimpanan bahan baku 5 hari)
= (3 hari/330 hari) x Total biaya bahan baku
= (5 hari/330 hari) x Rp. 187.902.219.816
= Rp. 17.082.019.983

2. Inprocess Inveniory (Persediaan bahan bakuy dalam’ proses untuk 1 hari

proses)
= (1 hari/330 hari) x/(50% x Total manufacturing cost)
- Dollar =(1/330) x (0,5 x $ 373,895)
=$ 566
- Rupiah = (1/330) x (0,5 x Rp. 258.254.200.433)

= Rp. 391.294.243

3. Product Inventory (waktu penyimpanan produk 15 hari)



= (15 hari/330 hari) x Total manufacturing cost

- Dollar = (15/330) x $ 373,895
=$ 16,995

-Rupiah = (15/330) x Rp. 258.254.200.433
= Rp. 11.738.827.290

4,

Extended Credit = (15 hari/330 hari) x Penjualan produk

= (15 hari/330 hariyx Rp. 323.400.000.000

=Rp. 14.700.020.000

= (30 hari/330 hari) x Total manufacturing cost

895

5. Available Cash (untuk | bulan)

- Dollar =(30/330) x $ 373,
=§$ 33,990

- Rupiah

= (30/330) x Rp. 258.254.200.433

= Rp. 23:477.654.580

Tabel.4.8 Total Working Capital Investinens

|

Komponen Biaya (Rp) Biaya ()
Raw material inventary 17.082.019.983
Inprocess Inventory 391.294.243 566
Produk inventory 11,738.827.290 16,995
Lxtended credit 14.700.000.000
Available cash 23.477.654.580 | 33,090
| Total WCT = 67.389.796.096 | 51,551

Total WCI (dalam Rupiah) = Rp.

67.956.857.096
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4.7.4 MANUFACTURING COST

Manufacturing Cost merupakan jumlah direct, indirect dan fixed

manufacturing cost, yang bersangkutan dalam pembuatan produk.

a.  Direct Manufacturing Cost (DMC) adalah pengcluaran Jangsung dalam
pembuatan suatu produk
b.  Indirect Manufacturing Cost (IMC} adalah pengeluaran tidak langsung
akibat dari pembuatan suatu produk
c.  Fixed Manufacturing Cost (FMC) adalah pengeluaran tetap yang tidak
bergantung waktu dan tingkat produksi
A.  Direct Manufacturing Cost (DMC)
1. Bahan Baku
a.  Metanol
Harea =Rp 4.510/kg
Kebutuban = 52359,1747 kg jamx 24 jal%arix 330 hur%ahun
= 4165266440, %/ |
Biaya = Rp 4.510/kg x 41632664,40 &/
= Rp. 187.853.516.453
b.  Silika-alumina
Harga = Rp. 36.000/kg

~ kg
Kebutuhan = 1352,40 tahun



. . ky
Biaya Rp. 36.000/kg x 1352.40 tahun

= Rp. 48.703.363

Total biaya bahan baku

= Rp. 187.853.516.453 + Rp. 48.703.363

= Rp. 187.902.219.816
2. Produk

a. Dimetil cter

Harga = Rp. 10.780/kg
Produksi 30,000,000 kV
tahun
Annual Penjualan =Rp. 10.780/kg x 30.000.000 kg
- tahun

=Rp. 323.400.000.000

3. Gaji karvawan
Total Gaji karyawan = Rp.
Total Gaji karyawan per tahun = Rp.

502.300.000/bulan

502.300.000/bulan x 12 bulan

= Rp. 6.027.600.000

4. Supervision (25% Gaji karyawan)
= 0,25 x Rp. 6.027.600.000
= Rp. 1.506.900.000
5. Maintenance (2% FCI)
- Dollar =0,02x%2,614,658
= § 52,293

- Rupiah = 0,02 x Rp. 8.073.867.824
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=Rp. 161.477.356

6.  Plant Suplies (15% Maintenance)

- Dollar =0,15x%52,293
=% 7,844
- Rupiah = 0,15 x Rp. 161.477.356

= Rp. 24:221.603
7. Royalty dan Patient ( 1% Penjualan)
=0.01 x Rp. 323.400.000.000
= Rp. 3.234.000.000
8. Total biaya kebutuhan bahan untuk Utilitas = Rp. 21.568.217.520

Tabel.4.9 Total Direct Manufacturing Cost

Komponen - Biaya (Rp) Biaya (3)
| Bahan baku | 187.902.219.816
‘Gaji karyawarl - 6.027.600.000
Supervision - | 1.306.900.000
Maintenance h 161,477,336 | 52,293
Plant supplies . 24.221.603 | 7,844
Royalty dan patent 3.234.000.000
Kebutuhan untuk utilitas 21.568.217.520
Total DMC = 220.424.636.295 | 60,137




B. Indirect Manufacturing Cost

1. Payroll Overhead (15% Gaji karyawan)
= 0,15 x Rp. 6.027.600.000
= Rp. 904.140.000

2. Laboratorium (10% (aji karyawan)
= 0,1 x Rp. 6.027.600.000
= Rp. 602.760.000

3. Plant Overhead (30% Gaji karyawan)
= 0.5 x Rp. 6.027.600.000
= Rp. 3.013.800,000

4, Packing and shipping (10 % penjualan)
= 0.1 x Rp. 3253460.000.000
= Rp. 32.340.000.000

Tabel.4.10 Total Juderect Manufacturing Cost

Komponen Biaya (Rp)
Payroil overtead 504,140,000 |
Laboratorum s |(1(J276()OUO
Plant overhead 3.013.800.000
Packing and shipping 132.340.000.000 |

Total IMC = 36.860.700.000
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C. Fixed Manufacturing Cost

1. Depresiasi (10% FCI)

- Dollar =0,1x%$2,614,658
=$ 261,466
- Rupiah =0, x Rp. 8.073.867.824

= Rp. 807.386.782

2. Property Tax {1% FCI)

- Dollar =001 x$2,614,658
=5$26.146
- Rupiah ={,01 x Rp. 8.073.867.824

= Rp. 80.738.678

3. Asuransi (1% FCI)

- Dollar =0.0Fx$ 2,614,638
=$26.146
- Rupiah — 0,01 x Rp. 8.073.867.824

= Rp:80.738.678

Tabel.4.11 Total Fixed Manufacturing Cost

Komponen Biaya (Rp) 7 Biaya (5)
Depresiasi 807.386.782 261,466
Property tax 80.738.678 26,146
Asuransi 80.738.678 26,146
Total FMC = 968.864.138 313,758
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Tabel.4.12 Total Manufacturing Cost (MC)
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Komponen Biaya (Rp) Biaya (3)
" Direct Munufacturing Cost 220.424.636.295 | 60,137

Indirect Manufacturing Cost 36.860.700.000

Fixed Manfacturing Cosi 968.864.138 | 313,758
B  Total MC = | 258.254.200.433 | 373,895

Total MC (dalam Rupiah) = Rp. 262.367.045.433
4.7.5 GENERAL EXPENSE
General Expanse atau  pengeluaran umum  meliputi  pengeluaran-

pengeluaran yang bersanckutan dengan tungsi-fungsi perusahaan yang tidak

termasuk manufacinring cosi.

l. Administras: (3% MO)
- Dollar =0,03x 8373895
=$ 1217
- Rupiah =0.03 x Rp. 238.234.200.433

= Rp. 7.747:626.012

2. Penjualan (5% MCQ)

- Dollar =0,05x § 373 895
=% 18,695
- Rupiah = 0,05 x Rp. 258.254.200.433

= Rp. 12.912.710.020



3. Research (4% MC)

- Dollar =0,04 x $ 373.895
=3 14,956
- Rupiah = 0,04 x Rp. 258.254.200.433

= Rp. 10.330.1638.020

4, Finance (4% WCIHICL

- Dollar =0.04 x ($ 51,551+ $ 2.61L638)
= § 106,648

- Rupiah = (.04 x(Rp. 67.956.857.096+ Rp. §.073.867.824)
= Rp. 3.041.228.997

Tabcel4.13 Tatal General Expense

KmeﬁﬁCﬂ Bi;lya_(Rp_}w Biayva (5)
Administrasi 7.747.626.012 11237 |

Penjualan 12912710020 18,693

Research | 10330168020 14936

|

!

 Finance 1 3041228997 © 106623

Total GE = 34.031.733.049 151316
Total General Fxpense (dalam Rupiah) = Rp. 33.698.409.049

4.7.6 TOTAL CAPITAL INVESTMENT
Total Capital Investment = FCl + WCI
= Rp. 36.848.451.059 + Rp. 67.956.857.096

=Rp. 104.805.308.153
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4.7.7 TOTAL BIAYA PRODUKS1
Total Biaya Produksi = Manufacturing Cost + General Expense
= Rp. 262.367.045.433 + Rp. 35.698.409.049

=Rp. 298.028.028.893

4.7.8 ANALISA KEUNTUNGAN

a. Keuntungan Sebelum Pajak

Total Penjualan = Rp. 323.400.000.000

Total Biaya Produksit = Rp. 298.028.028.893

Keuntungan = Total penjualan - Total biaya produksi
= Rp. 323.400.000.000 - Rp. 298.028.028.893
= Rp. 23571971106

b, Keuntungan Sesudah Pajak

Pajak (30% keuntungam = 0.5 xR, D37ETT00

= Rp. 12.085.985.335

Keuntunean sesudah pajak = Keunwngan sehetum pajak — pajak

= Rp. 25370971106 = Rp: 12.685.985.533

=Rp. 12,685.985.333

4.7.9 ANALISA KELAYAKAN
1. Return on Investment (ROI)
Return On Investment adalah tingkat keuntungan yang dapat dihasiikan dari

tingkat invcstasi yang telah dikeluarkan.
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Pr ofit(keuntungan)

= - x100%
Fixed Capital Investment (FCI)

ROL1

a.  Sebelum Pajak

_ Profit(keuntungan sebelum pajak)
Fixed Capital Investment (FCT)

ROI, x 100%

_ Rp25.371.971.106

2 x100%
Rp36.848.415.039

=69 %
Batasan : Minimum High Risk, ROl, =44 %
Kesimpulan : Pabrik mcmenuhi syarat

b.  Sesudah Pajak

 Profit(keuniungan sebelum pajak)

ROL = _ x100%
Fixed Capital Investment (FCI)

_ Rp.12.685.985.553
Rp.36.848:415.059

x100%

ns
L0

L4

_ 2
-2

2. Pay Out Time (POT)
Pay Out Time adalah lama waktu pengembalian modal yang berdasarkan
keuntungan yang dicapal.

Fixed Capital Investment (FCI)

POT = -
Keuntungan + Depresiasi

a.  Sebelum Pajak

Fixed Capital Investment (FCD)
Keuntungan sebelum pajak + Depresiasi

POT, =
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_ Rp.36.848.451.059
Rp25.371.971.106 + Rp.3.684.845.106

= 1,27 tahun
Batasan < Maximum High Risk, POTp = 2 tahun
Kesimpulan  : Pabrik memcnuhi syarat
b.  Sesudah Pajak

POT = Fixed Capital fnvestment (FCI)
“" Keunfungan sesudah pajak + Depresias,

_ Rp.36.848.451.059
Rp12.685985.553 + Rp.3.684.845.100

=725 tahun

3. Break Even Point (BEP)

Break Even Poipeadalah titik vang menunjukkan padi suaiu tingkat dimana
biaya dan penghasilan jumlahnya sama. Dengan break gven point kita dapat
menentukan tingkat harga jual dan jumlah unit yang dijual secara minimum dan
berapa harga perunit yang dijual agar mendapatkan keuntungan.

Fa+ _Q,3Ra

BEP = %o Va-07Ra x100%

da. Annual Fixed Cost (Fa)
Depresiasi = Rp 3.676.168.120
Proerty Tax =Rp 367.616.812
Asuransi =Rp 367.616.812 +

Total = Rp4.411.401.744



88

Annual Regulated Expenses (Ra)

Gaji karyawan =Rp. 6.027.600.000
Payroll Overhead =Rp. 904.140.000
Supervision = Rp. 1.506.900.000
Plant Overhead =Rp. 3.013.800.000
Laboraterium =Rp. 602.760.000
General Expense =Rp. 35.698.409.049
Muaintenance =Rp. 735.233.624
Plant Supplies =Rp. . 110.285.043 +

Total =Rp. 48.572.189.812

Ammal Variable Value (Va)

Reow Material = Rp 187.902.219.816
Packing and Shipping =Rp 32.340.000.000
Utilitas =Rp 21.568.217:520
Royalty dan Patent =Rp 3.234.000.000 =
Total = Rp 245.044.437.356

Annual Sales Value (Sa) = Rp.. 323.400.000.000

BEP = _Fa+03Ra 500

Sa-Va-0,7Ra

_ Rp.4.411.401.744 + (0,3xRp.48.572.189.812) .
(Rp.323,4x10° - Rp.245.044.437.336 — (0,7xRp.A8.572.189.812)

00%

= 42,80 %
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Batasan - Chemical Industry, BEP = 40 -60 %

Kesimpulan : Pabrik memenuhi syarat

4.  Shut Down Point (SDP)
Shui Down Point adalah titik atau saat penentuan suatu aktivitas produksi
harus dihentikan. Karena biaya untuk melanjutkan operasi pabrik akan lebih

mahal dari pada biaya untuk menutup pabrik dan membayar fixed cost.

spp = 23R4 100%

Sa-Va-0,7Ra

(0.3xRp.48.572.189.812)

= x100%
(Rp323,4410° — Rp.245.044.437.336 = (0,7xRp.48.572.189.812) ’

[
bad |

DISCOUNTED CASH FLOW RATE (DCFR)

Discounted Cash Flow Rate of Retirn adalah laju bunga maksimum dimana
pabrik dapat membayar pinjaman beserta bunganya kepada bank sciama umur
pabrik.

Umur pabrik (n) = 10 tabun

Fived Capital Investment (I'Cl) = Rp. 36.761.681.208

Working Capital Investment (WCI) = Rp. 67.956.857.096

Salvage value (SV) = Depresiasi = Rp. 3.676.168.120

Cash flow (CF) = Annual profil + depresiasi t Jfinance

= Rp. 12.685.985.553 + Rp. 36.848.516 + Rp. 4.175.960.677

= Rp. 20.550.837.888
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Discounted cash flow dihitung secara trial & error

Persamaan untuk menentukan DCFR :

{(WC+FCDx(1+1)"°
CF

R =8
R = Rp. 652.182.830.754
S =Rp. 652.182.830.754
Dengan trial & errordiperoleh nilai i = 20.07 %
DCFR = 20.07 %
Batasan : Minimum Nilai DCFR = 1,5 x bunga bank
Bunga bank : {0%

Kesimpulan : Memenuhi syaral (1.5 x 10% = 13 %)
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3.1,

BAB YV

PENUTUP

Kesimpulan

Berdasarkan hasil analisa, baik analisa ekonomi maupun teknik maka

dapat diambil kesimpulan :

I.

1.2

‘1

Pendirian pabrik dimetil eter di Indonesia cukup menarik karena diperkirakan
kebutuhan dimetil cter akan meningkat scjalan dengan terus berkembangnya
industri di Indonesia.

Dari segi bahan baku. pernasaran dan lingkungan. lokasi pabrik dimetil eter di
daerah Bontang, Kalimantan Timur eukup menguntungkan karena kemudahan
dalam mendapatkan bahan baku, tenaga kerja. ketersediaan air dan listrik.
Pabrik dimetil eter divolongkan sebagai pabrik yang beresiko tinggi karena
prosesnyva berlanasung pada kondist operasi (subu dan tekanan) tinggi. selain
it buhan baku dan produk mempunyaisifat mudah terbakar.

Dari perhitungan anatisa ckonomi diperoleh hasil sebagal berikut :

Modal tetap = Rp. 8.073.867.824 - IS5:2,614.658

Modal kerja = Rp. 67.389.796.096 + US$ 51,551

Keuntungan sebelum pajak = Rp. 25.371.971.106

keuntungan sesudah pajak = Rp. 12.685.985.553

o1



Table 5.1 Kesimpulan evaluasi ekonomi

93

Parameter Terhitung Persyaratan Referensi

ROI sebelum pajak 69% ROI sebelum pajak minimum Aries Newton,
ROI setelah pajak 35% 44% (high risk) P.193
POT sebelum pajak | 1,27 tahun | POT sebelum pajak Aries Newton,
POT setelah pajak 2,25 tahun | maksimum 2 tahun (high risk) P.196
BEP 42,80% | Berkisar 40 - 60%
SDP 32,85%

Bunga simpanan
DCFR 20,07% | minimum 1,5 bunga bank bank = 10%

Dari hasil evaluasi ekonomi, pabrik dimetil eter dengan proses dehidrasi

metanol dengan katalis alumina layak untuk didirikan,
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LAMPIRAN REAKTOR

Perhitunegan Reaktfor

Jenis - Reaktor Fixed Bed Multitube
Kondisi Operasi : Suhu =250°C
Tekanan = |3 atm
Reaksi —= [ksotermis

1. Persamaan-persamaan Matematis Reaktor

a. Persamaan neraca massa pada clemen volum

i |,
lF‘"“‘ T+ Az

Rate of input - rate of culpul raie of reaetion = raie of uccumulation

7ID7 L,
FoL—F TR =0
o 4
TID
F..:}/_F.ri:w.z: (- .)T_i_" ALLNE
f‘.-;!z f]i.-_ilz R (=7 -I)'JT.H:)-‘ Jti
A7 / 4
— lim _ F.,;iz—}",‘:iz 1AL (_r-')ﬁ;fgz Nt
AZ ~—> (0 AL 4
dF D’
LIRS iy v
dZ 4

Dimana: F =F ,(1-x)
dF =—F ,dx



Sehingga diperoleh .

F o dx 7 ID*
A (o ) M
O

dx 7D Nt
—={(=r,) "
dZ 4.F

* Kecepatan reaksi (-Ta)

-

—k
—r =k .exp | ——% Pmetan ol
' R.T

Ko = 1.21 x 10° kmel/m .hr.Kpa
Ea = 80.48 Kj/mol
Pmetanol = ymctanul-P

20H;0H  ——— CH;0CHz + H0

RSO S RN

|

Pkomponen Mula-mula bereaksi ‘ sisa

‘; Metanol (A) Fao FaoX (B FaX

| Dimeril cter (8) | Fra o Vs FaoX S e e N
‘% Al (0 o Vi FeeX l Fooe 7 FroX
- }_F ‘W‘(f" T T ol bt Ton
j e }': A + I (L] 5 I- L

1 P —

F 4l :_{_l - "Y, ).

me Ty E |
jadi :
Foo )
me tan ol - _m!;( 'P
F

Tu
Sehingga kecepatan reaksi menjadi

—E, | F (1= X9 p
RT | Ty '
Dari penjabaran di atas didapat

~r =k, .exp [

dx 7.ID* Nt
— = (T
az 4.F 44

- _ 2
£=ku.cxp_ __EL _Ffro-(l x)‘P_ﬁ'.ID Nt
dz RT Fr 4.F



b. Persamaan neraca panas pada clemen volum

H).

——{z+Az

VA,

Heai of input ~leat of owiput = Heat of generation = Heat tremsfer - Aee

Hi ., 7 JAH Y = CdNEACz ODT =T ) = 0

I =

T =], o+ YA D e N - Ud N A ODAE Ty=0

£

H ~H|., .= (-7 JAH ,E D A=Y+ UdNeAz7 OD(T =T )

LI P LI B SE V- E JD¥ Nt Ud Nt ODAT -T )

T T VI P |
Clim M L AH S IR NG Dl Nz ODAT =T
A — O Az . :
; . | N
‘# e YN LD N = U NLAODUT =T )

[Dunana:
H=Q=) FL.Cpifh-1lrch
dii = Y FLepidT

ZFi.Cpi.g = YAH h; D N~ Ud-Ntw QDT )
oz

ax .
dr F o (AH p). T UdNtzOD(T-T,) .. )
dz ZF iCpi



¢. Persamaan neraca panas pendingin

l’l."l:

by

Heat of input - Heat of owipul’ Heal transfer = dec

wpCp , Tpl.-WpCp, Iy AUdNCAz 2. ODAT =T ) = 0
wp.Cp, TP -Wplp, Tpi. = -Ud NtAzz OD(T ~T,)

WoCp T~ WpCpdp

UG it L}f@r’ = LUdNemODIT T 1)

; Wp.Cp . dpl ~WpCp dp_, _
tim Wplp, TP TRPLN e g N ODGEST )

e 1.4
dTp LNz QDT T

dz o,

dip  UdN P LMD

: gfiﬁiiﬂ, ....... (39
ct= WpCpr

d. Pressure drop
Pressure drop padatrenetar Jicari mengeuhakan persamaean Lreun (walas, [939)

> — & 3001 = b,
dr _‘___i_[ﬂ“_@“--fl.ﬁ.(;r}

de o opygl, o e e e (4)

-{st

Persamaan |, 2, 3 dan 4 merupakan persamaan diferensial simultan maka
digunakan metode Fuler unluk menyelesaikannya, sehingga diperoleh konversi

reaksi, panjang reactor, suhu reaksi keluar dan suhu pendingin keluar.



7. Data-data Sifat Fisis Bahan

a. viskositas gas

Ngs = A + BT + CT? (micropoise)
Kompener _'A-Fr_rB Tc ;'
Metanol -14,236 , ) -0,000062762
v | 4276 70000063528
T -36.826 .0,0000162

b. Kapasitas panas campuran gas

Cp=A+BT+CT DT + ET' (Joule/mol.K)

Komponen A"jjfB ''''' 4 'lt_c*' - * - 7 JE

Metano! 40,046 | -0.03828700 l 000024529 | 21679 x o TL; 9909 x 107
134,668 '"-6 07029300 " 00001633 {_'7673 x 107 E 9313~ 1077

Air ,W 9330 \ 120.00841860 | 0 0000?9906"‘}*' 7825 x 107 Tﬁcm x 107

,,_ﬁ’_,#_* e

N

©

¢. Panas Reaksi

Reaksi vang terjodi bersifat cksotermis. panas yang dikeluarkan adalah schagai
herikut:

AH = AH g + [ ACpdT

Panas pt‘,mbﬁmt!ké‘[{? pada keadaan slandar AH (coulson and richardson,2003)
i’Ro’iﬁB&ﬁEﬁT | AT (Ky’mgl)

201,3000
-184,1800

-242,0000

‘Q\-Ieth_nol

Dimetil eter

AHRyo5 = (AHf CH;OCH; + AHF H0) - 2.(AHF CH;0H)

jA(pcﬂ jAad? +]’AdeT+fAc1 a’T+IAd.T dT+_[Ae.T AT
Toet Ly Tur Trr

Aa = 28,5550; Ab = 01001614 Ac=-5,0084x107; -Ad=22215%10%,
Ae=-69026x 10"



jA(,pdT jzssssoamjomomm’f dT+j 5,0084 x 10°72.dT +

Tor Ty T Trer

+ jz,zzl Sx10° T3 .dT + j 6,9026 x 10°2.1°.dT

",er Trsf

d. Data sifat katalis (Silica-Alumina}

Diameter =043 cm
Densitas Partikel =1,14 g/cm3
I.uas permukaan spesifik = 342mlg
Porositas =0,51

Void volume per grain =0,477 cm'/g

3. Dimensi Reaktor

a2, Menentukan ukuran dan jumiah tube
* NMenentukan ukuran tube

Diameter dipilih berdasarkan pertimbangan agar perpindahan panas berjatan baik.
Pengaruh rasic Dp/Dt terhadap koefisicn perpindahan panas dalam pipa yang
herisi katalisator dan pipa hosong, telah di teliti oleh cotburn’s (Smith, 1931).
F[)B/Dt F_oos 010 | 015 "Tﬁfo_igo_'és 030
- ”_s_'f»O)_L'ioo T 7%0‘T 730f7fj()Jf660

D|p!l|h Dp;[)t 0,135 karena memberikan nilai h\\:h vang paling besar {transter

% hT/’ h

l o _4

panas yang baik}. Perbandingan diameter katalisator dan diameter pipa Dp/bDt =
0.15, diameter katalisator = 0,43 cm sehingga diperoleh diameter pipa = 2,8667
cm (1,1286 ).

Dari tabel 11 (Kern, 1950) diambil spesilikasi pipa scbagai berikut :

Schedule number =40

Nominal pipe size, IPS =1,251n
Diameter dalam, 1D =1,38in
Diameter luar, OD =1,661n
Flow area per pipe = 1,50 in’

Weight per lin ft = 72,28 |bsteel/fl



* Menentukan jumlah tube
|, Jurnlah tube maksimum (Nt max)
- Kecepatan massa per satuan [uas {Gt)

Gt = Re.ug
Pp

Asumsi : Re = 3100
ng = 0,00017298 g/em.s
Dp =043 em

a3

sehingga diperoteh G = 1.2470 g:‘cm:.
- Luas penampang otal (Al

At=G

Gt
(G = umpan total = 6935.6819 ko/jam =
1926,5783 g/s
Schingea diperolch AL = 13448672
e

- Pas Ponampans pieoras

1D E3% = 53052 em
o= porositas Ketabis & .51

Sehirpoa diperoleh Ao = 3.9 189 e

Dari perhitungan jumlah tube diatas maka diambil jumlah tube sebanyak

Jadi jumlah tube maksimuim :

Nt max = At
Ao

Nt max = 314,1 = 315 tube

3 Jwmlah tube minimum (NUimnin)
Bulk density {pr) = ps{l-€)

=056 gr/cm'?
DehitiOv)= (G = 741.2176 m'/jam
Py
Kecepatan maksimum  (Vmax)
4., — P18
\;!ﬁm . 3.,(5,1,.157) LU

o = friction factor = 0.4

Schingga diperoleh Vo
JONIS.O8T717 mdum
i

Lags penompinsiial (A1 = -

=76
Ty tube minimam

Ny =oAL

AW

= yanuod = 146 tube

nm

300 buah



b. Menghitung diameter dalam reactor (1Ds)
Dipilih susunan tube : Triangular pitch

C
Py
600
7600 [#0]s]
AL -
e -
Pitch (Pr) =125x0D=125x 1,66in
=2.0750 in

Clereance (C') =Py =0D = 20750 in— 1,66 in
=0.41501n

NP0
][)S:Ji_lif Bi((l
T

=093 8819 ¢m

= 37,7488 in

1adi diameter dalam reakior = 93,8819 em = 37.7488 in

c. Menghitung Tebal Dinding Reaktor

Tebal dinding reaktor {sheil) dihitung dengan persamaan

== ¢ (Brosenell , pers. 13 =1, p.254)

Dimana :

t, = tebal shell, in

E = efisiensi pengclasan

f = maksimum allowable stress bahan yang digunakan
(Brownell,tabel 13-1, p.251)

r = jari-jari datam shell, in

C = faktor korosi, in



P = tekanan design, Psi

Bahan yang digunakan Carbon Steel SA 283 Grade C
E=0,85

f= 12650 pst

C=0,125

r = ID/2 = (37,7488/2) in

P =13 atm= 191, 1 psi (overdesign 20 %)

jadi P = (120/100)*P = 229,32 psi

| 22032.(37,7488/2)
12650.0.85 - 0,6.229,32

=0,5328 in

makats = + 0,125

dipilih tebal dinding reaktor standar 0,5 in
Diameter luar reactor = 1D +2*ts
= 17.7488 in -+ 2¥0.5 in
= 38,7488 in

Maka digunakan diameter standar 40 in



d. Menghitung Head Reaktor
1. Menghitung Tebal Head Reaktor
Bentuk head : Elipstical Dished 1lead

Bahan yang digunakan: Carbon Steel SA 283 Grade C

oD
« : >
b= depth
of dish \
-« »
a
Ketlerangan gambar :
D ~ diameter dalam head
C
(@1P] = diameter luar head
G risiar dodesy head
t ol head
ier Guri-inn dulam sudut W
by tinoot head
st sipmioht anes
O s inaet tonr-heed

Tebal heed dihitung berdasarkan persamian -

i H)s ;
£, = S (Brownell 1979
2.1, 2 FE 027

P = (ekanan desian. psi = 229,32 psi

10s = diameter dalam reactor, in = 37,7488 in

{ = maksimurn allowable stress. psi = 12650 psi
I; = efisiensi pengelasan = 0,85

.= faktor korosi. in = 0,125 in



229,32.37,7488
2.12650.0,85 - 0,2.229,32

=0,5277 in
dipilih tebal head reaktor standar 0,5 in

+0,125

maka th =

2. Menghitung Tinggi Head Reaktor :
Dari tabel 5.7 Brownell p.90
ODs = 40in
ts = 05in
didapat: icr=2,5in
r=401in
a = IDs/2= 18,8744 in
AB =a-ier= 16,3744 in
BC=r-icr=3751n
AC =(BC? - ABT)2 = 33,7362 in
b=r-AC =0.20638 m
Dari tabel 5.6 Brownell p.88 dengan th 1/2n didapat sf = 1,3 -~ 3.3 In perancanga
digunakan sf= 3.5in
Tinggi head reactor dapat dihitung dengan persamaan :
hH =th+b +sl
=(0,5 + 62638 ~ 3.5) in
= 10,2638 in
=0,2607 m

e. Tinggi Reaktor

Diketahui tinggi shell =4,1m

Tinggi reactor total = tinggi shell + (2*tinggi head)

Htotal =4,1 m +(2¥0,2607) m
=4,6214 m



6. Tebal Isolasi Reaktor
Asumsi :
| Suhu dalam reaktor = suhu permukaan dinding datam shell = suhu pendingin rata-rata
2. Keadaan sicady state QA=QB=QC=(QN+OR)

3. Suhu dinding luar isolasi isotermal

L TiT2T3

Rt LR
QA ! QD

r ! 0B Q0 Tu
-— %

2 1
4 b ol

13 i '

—

Keterangan :
£y = jari-jari dalam reaktor
r» = jari-jari fuar reaktor
r4 ~jari-jari isolator fuar
OA = Porp. Konvieksi dor cas ke dinding datan reakior
OB = Perp. Kondubs ttudul dimdme S ter
OC = Perp. Konduhei oo fnl podnias
0D = Perp. honvehst duni permuhadn e solutor
OR — Perp, Panas radips
Th = Sohu dinding Julen reakiog
17 = Subu dinding Tear reakior
13 = Suhu isolatar luar
Tu = Suhu udara luar
- sifat-sifat fisis bahan
* bahan isolasi : asbestos, dengan sifat-sifat {isis (kern) :
kis = 0,1672 W/m.°C
g =096
* carbon steel ks = 44,9982 W/m.’C
+ gifat-sifat fisis udara pada suhu Tf (Holman, 1988. Dafiar A-5)
Tt =308.15



v =1,6516x107

k  =0,0269 W/m.’C

Pr =0,7062

B =0,003245 K"

po = 1,8835x 10 kg/m.s

g =98m/s
n=r+x
rn=04794m
rn=0,508 m
L=4Im

1. Perpindahan panas kondukst
2mk (T =T,)

Oy =
(/]

A h

0. = ZEkHL(Tz 7?1) ....... (b)

== F /
Inj "3/,
g

2. Perpindahan panas konveksi

Q,, =he AL, ~T,)

O, =he2xr L. ~T) {e)
Karena Gry.Pr> 107, schingaa

he = 131(AT) "

_&Bd -1, ).L

(Jf'j‘

V
3. Panas Radiasi
Oy = E-U-A-U;" - Ta.l)

0, =eo2xr (O -1 e (d)
o = 5,669 x 107 w/im? K’

kemudian persamaan a, b, ¢ dan d ditrial menggunakan solver dan didapat :
T;=315K
Tebal isolasi (x) = 0,3353 cm



Hasil Simulasi Program Reaktor

[ z(m) x T (K) Tp (K) P (atm)

0 0 523.15 305.15 13
0.100000 0.024587 524261025 305.679852 12.9998
0200000 | 0.049527 525.384043 306.211189 12.9995
0.300000 T 0.074807 526.515593 306.744036 12.9992
0.400000 0.100408 527651686 | 307.278408 12,999
0.500000 0.126305 528.787783 307.814313 12.9987
0.600000 0.152466 529.918786 308.351746 12.9985
0.700000 0.178854 531.039036 308.890691 12.9982

" 0.800000 0205423 §32.142332 | 309.431118 12.998J
| 0.900000 0.232123 533221971 309.972980 12.9977
1000000 | 0258892 | 534.270801 | 3105 16217 | 12,9975
1100000 | C. 285664 | 535.281304 311060748 | 129972
1200000 | 0312366 | 336245701 | 311606478 | 12.997
1.300000 0338918 537.156073 312.153289 129967
1400000 | 0305237 338.004510 | 312.701047 {2.9965
T 1.500000 0391236 | 538.783269 313.249598 2. 9967
‘_eoooon | 0416826 39484037 | 313.798770 | 9939
(700000 | 0441918 S30.102603 314348370 | 17 9957 |
| 1800000 | 0466428 | 540.630020 | 314.898195 1 12.9954 "’j
1900000 T Toa90274 | SALO06ITR | 315801 |12 952
| 2.000000 | 0513381 | 541393234 | 315 997614 | 129949 |
TT3100000 | 0535683 | 541620999 | 316546729 | 12 994d
2300000 | 0357122 TS41 742389 | 517005103 | 129944
; 2300000 0577633 311756630 | 317.642507 | 12.9941 ﬂ
i 2.400000 0.597240 11662803 | 318.188652 12,9939
T 2.500000 0615861 | | 341462031 318733284 | 12,9936 '
1 2.600000 0.633502 | || 341155797 | 319276145 | 12.9934
2.700000 0.650163 | 340.746619 319816082 | 129931
" 2.800000 0.665853 540237833 320.353545 12.9928
2.900000 0.680388 539.633265 320.891596 12.9926
3.000000 0.694392 538.937225 321.424906 12.9923 |
3.100000 0.707297 538.154439 | 321.955257 12.9921
3200000 0.719338 537280864 | 322.482442 12.9918
3300000 0.730553 536.348613 323.006267 12.9915
3.400000 0.740985 535.335859 | 323.526553 12.9913 |
3500000 0.750676 534256761 | 324.043132 12991 |
[ 3.600000 0.759669 533.116403 324.555849 12.9908 |




_3.700000 0.768009 531919743 | 325.064562 12.9905
3.800000 0.775736 530.6715373 325.569142 12.9903
3.900000 0.782893 | 529376488 | 326.069472 12.99
4.000000 0.789518 528.038873 326.565446 12.9898
4.100000 0.795651 526.662884 327.056969 12.9895

Dari tabe!l diatas diketahui :

Konversi (x) =0,7956

Subu gas masuk (Tin) =52315K

Suhu gas keluar (Tout) = 5266029 K

Panjang tube reaktor (z) =4, Im

Tekanan masuk (Pin) = 13 atm

Tckanan ketear (Pout} = 12,9895 atin
Suhu pendingin masuk (Tp in) = 305,15 K

Suhu pendingin keluar{Tp out) =327.0369 K




