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ABSTRAK

Butil asetat merupakan salah satu ester yang berperan penting dalam
industri kimia, biasanya digunakan sebagai pelarut. Selain itu, butil asetat juga
digunakan dalam proses coating dan painting. Pada industri makanan butil asetat
digunkan sebagai bahan tambahan soft drinks, es krim, dan keju. Butil asetat juga
diaplikasikan pada industri farmasi, bahan tambahan kosmetik, dan juga sebagai
komponen perasa buatan buah-buahan.

Proses produksi butil asetat dengan bahan baku butanol dan asam asetat,
bekerja secara kontinyu di dalam reaktor alir tangki berpengaduk pada fase cair-
cair. Di operasikan pada suhu 100 °C dan tekanan 1 atm dengan menggunakan
katalis asam sulfat. Pabrik dirancang dengan kapasitas 22.000 ton/tahun dengan
bahan baku yang dibutuhkan antara lain butanol sebanyak 2370,294 kg/jam dan
asam asetat sebanyak 1601,550 kg/jam, dengan katalis asam sulfat sebanyak 54,096
kg/jam. Pabrik bekerja selama 24 jam per hari, 7 hari per minggu, 330 hari per
tahun. Pabrik direncanakan didirikan di Tuban, Jawa Timur di atas tanah seluas 40
Ha dengan karyawan sejumlah 200 orang.

Dalam pembangunan pabrik butil asetat dibutuhkan modal investasi (total
capital investmet) yang meliputi modal tetap (fixed capital investment), modal kerja
(working capital) sebesar Rp 121.189.733.389. Dan untuk biaya produksi yang
dikeluarkan setiap tahun yang terdiri atas biaya pembuatan (manufacturing cost)
dan biaya pengeluaran umum (general expense) adalah sebesar Rp
625.886.040.000. Kedepannya setelah dibangun pabrik ini  di proyeksikan
memilikia keuntungan sebesar Rp 208.508.599.045 sebelum pajak, sedangkan
untuk keuntungan sesudah pajak sebesar Rp 104.254.299.522.

Kelayakan pabrik untuk dibngun ditentukan berdasarkan nilai retrurn of
investment, pay out time, break event point, dan discounted cash flow. Dan
berdasarkan hasil perhitungan diperoleh nilai return on investment sebesar 30,60 %
sebelum pajak, sedangkan sesudah pajak 15,30 %. Nilai pay out time adalah 2,4
tahun sebelum pajak dan sesudah pajak adalah 3,9 tahun. Nilai break even point
sebesar 48,9 % kapasitas, nilai shut down point sebesar 29,3 % kapasitas, serta
discounted cash flow rate sebesar 28,44 %.

Standar kelayakan untuk pabrik beresiko rendah adalah nilai ROl sebelum
pajak adalah 44%, nilai POT maksimum sebelum pajak adalah 5 tahun, nilai BEP
40-60%, serta suku bunga di bank berkisar 1,5%. Berdasarkan hasil analisis
ekonomi di atas, maka pabrik butil asetat dari butanol dan asam asetat dengan
kapasitas 22.000 ton/tahun layak dan dapat didirikan.



ABSTRACT

Butyl acetate is one of the esters which has an important role in the
chemical industries. Butyl acetate is usually used as a solvent but, in another
purpose it’s also used in coating and painting. In the food and beverages industry,
butyl acetate used as additional ingredients in soft drinks, ice cream, and cheese.
Butyl acetate is also used in the pharmaceutical industry, cosmetic additives, and
artificial fruit flavorings.

The production process of butyl acetate from butanol and acetic acid is
continuous in the continuous stirred tank reactor with liquid-liquid phase, operated
at a temperature of 100 °C and a pressure of 1 atm and using sulfuric acid as
catalyst. The plant was designed with a capacity of 22,000 tons/year using raw
materials butanol 2,371 kg/hour, acetate acid 1,602 kg/hour, sulfuric acid catalyst
as much as 54 kg/hour. Factory active days are 24 hours a day, 7 days a week, 330
days a year. The planned factory was established in Tuban, East Java, on a land
area of 40 Ha with 200 employees.

To build the plant required total capital investment which includes fixed
capital investment and working capital is Rp 121,189,733,389. And total
production costs needed each year including manufacturing cost and general
expenses are Rp 625,886,040,000. After this plant running the profits forecast
earned are Rp 208,508,599,045 before tax and Rp 104,254,299,522 after tax.

The plant feasibility determined by the value of the return of investment,
pay out time, break even point, shut down point, and discounted cash flow. And
from the calculation obtained, the return on investment before and after tax are 30.6
% and 15.3 %, respectively. Pay out time before and after tax are 2.4 years and 3.9,
respectively. Break even point are 48.9 % capacity, shut down point is at 29.3 %
capacity, and the discounted cash flow rate is 28.44 %.

Standard low-risk plant, ROI before tax is 44%, the maximum pre-tax POT
is 5 years, BEP 40-60%, and bank interest rates are 1.5%. Based on the economic
analysis, then plant butyl acetate from butanol and acetic acid with a capacity of
22,000 tons/year is feasible to establish.
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MOTTO

“‘Maka sesungguhnya bersama kesulitan ada kemudahan. Sesungguhnya
bersama kesulitan ada kemudahan. Maka apabila engkau telah selesai
(dari sesuatu urusan), tetaplah bekerja keras (untuk urusan yang lain). Dan
hanya kepada Tuhanmulah engkau berharap.”
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‘I am enough of an artist to draw freely upon my imagination. Imagination is
more important than knowledge. Knowledge is limited. Imagination encircles
the world.”

(Albert Einstein)

“Banyak kegagalan dalam hidup ini dikarenakan orang-orang tidak
menyadari betapa dekatnya mereka dengan keberhasilan saat mereka
menyerah.”

(Thomas Alva Edison)

“Hidup adalah soal keberanian, menghadapi yang tanda tanya, tanpa kita
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PENDAHULUAN

1.1 Latar Belakang

Butil asetat merupakan salah satu bahan kima organik yang banyak
digunakan sebagai solvent di dalam industri kimia diantarannya digunakan
sebagai solvent dalam industr cat. Butil asetat juga digunakan sebagai protective
coating pada kerajinan kulit, tekstil dan plastik. Pada industri kosmetik butil asetat
digunakan sebagai bahan yang biasa digunakan dalam sebagai bahan untuk
parfum, dan aroma sintetis buah-buahan serta solven ekstraksi pada industri
farmasi (Mc Ketta, 1977).

Sebagai negara yang sedang berkembang, industri kimia berkembang pesat
seiring dengan berkembangnya kemajuan di bidang ilmu pengetahuan dan
teknologi. Industri kimia diperlukan karena sebagian besar produk kebutuhan
primer manusia dipasok dan dihasilkan dari proses industri kimia. Semakin
berkembangnya industri kimia di Indonesia, semakin meningkat pula kebutuhan
akan bahan penunjang untuk kelangsungan proses dalam industri. Hingga saat ini
sebagian kebutuhan industri kimia dalam negara masih harus di impor dari luar
negeri. Salah satu jenis produksi kimia yang dibutuhkan adalah butil asetat yang
pada akhir-akhir ini kebutuhannya semakin meningkat. Untuk memenuhinya
upaya yang dilakukan dengan impor dari luar negeri, dan rata rata pertahun

Indonesia mengimpor 10.000 ton dari china. Selain itu butil asetat juga menjadi
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komoditas yang menarik di wilayah Asean, kareana hanya 3 negara yang
memproduksi butil asetat, sedangkan mereka juga masih mengimpor butil asetat
dari negara lain. Bahkan negara produsen industri seperti Thailand dan Vietnam
tidak memiliki pabrik butil asetat sendiri, jadi pasar butil asetat masih cukup besar
di wilayah ASEAN.

Keuntungan pendirian pabrik butil asetat ini selain untuk mengurangi
ketergantungan impor dari luar negeri yang berarti menghemat devisa negara,
serta menyediakan lapangan kerja baru. Tetapi dari segi ekonomi, dengan
mulainya era AFTA (ASEAN Free Trade Area) yang sudah mulai diberlakukan
sejak tahun 2015 lalu, tentu pasar ini tidak terbatas dalam negeri saja tetapi juga di
luar negeri khususnya Asia Tenggara.

Pendirian pabrik butil asetat di Indonesia akan berdampak positif. Dampak
positif itu antara lain:

a. Pendorong berdirinya pabrik lain yang menggunakan butil asetat

sebagai bahan baku.

b. Penarik investor dalam negara dan asing untuk berinvestasi

c. Pembuka lapangan kerja baru.

d. Penanggulangan masalah pengangguran.

e. Peningkatan kesejahteraan masyarakat Indonesia.

Era AFTA memaksa negara kita untuk terus berkembang agar tidak

tertinggal oleh negara negara lain. Salah satu cara agar tidak tertinggal dari negara
lain dengan membangun sektor industri, sehingga mengembangkan potensi negara

kita.
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1.1.1 Kapasitas Perancangan
Untuk dapat menentukan kapasitas produksi pabrik butil asetat, ada

beberapa hal yang dapat menjadi pertimbangan, yaitu:

A. Proyeksi Kebutuhan Butil Asetat dalam Negara

Dari beragam kegunaan butil asetat, konsumsi butil asetat yang
potensial di pasaran adalah pada industri cat. Peningkatan kebutuhan butil
asetat dari tahun ke tahun masih belum dapat terpenuhi oleh industri dalam
negara. Fakta ini didasarkan data dari Badan Pusat Statistik (BPS) bahwa
impor butil asetat mengalami kenaikan setiap tahunnya dari tahun 2011
sampai dengan tahun 2013. Hal ini merupakan peluang pasar yang cukup
baik bagi pengembangan industri butil asetat, baik untuk orientasi pasar
dalam negara maupun luar negara.:

Tabel 1. 1 Data impor butilasetat di Indonesia

Tahuy (toL\r}lr;ELn)
2011 4640,849
2012 6304,711
2013 6490,8
2014 4962,429
2015 11455,157

“Sumber : Badan Pusat Statistik Indonesia, 2015
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Gambar 1.1 menunjukan bahwa angka kebutuhan akan butil asetat
bertambah dari tahun ke tahun, dengan grafik ini dapat di ramalkan
kebutuhan butil asetat pada tahun 2021, menggunakan persamaan regresi

linier.
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Gambar 1.1 Grafik impor butil asetat di Indonesia

Dari persamaan y= 1.228,63x - 2.466.468,25 maka diperoleh perkiraan
kebutuhan impor butil asetat di Indonesia pada tahun 2021 adalah sebesar
16.600 ton.

Menurut ICIS Chemical Business permintaan di China telah
diperkirakan oleh pelaku pasar sekitar 600.000 ton / tahun kebutuhan. Selain
China produsen butil asetat lain di Asia adalah Indonesia, Jepang, Malaysia,
Singapura, Korea Selatan, dan Taiwan.

Sejalur dengan program presien Jokowi “Nawacita” yang berbunyi
“Meningkatkan produktivitas rakyat dan daya saing di pasar internasional

sehingga bangsa Indonesia bisa maju dan bangkit bersama bangsa-bangsa
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Asia lainnya.” Dan demi kemandirian bangsa dan bisa bangkit di pasar Asia
maka dipilih kapasitas 22.000 ton/ tahun, dengan mempertimbangkan
kapasitas produksi butil asetat paling rendah di dunia, kebutuhan butil asetat

dalam negeri dahulu kemudian mulai meng-impor ke pasar-pasar di Asean.

B. Ketersediaan Bahan Baku
Bahan baku yang dibutuhkan pada pembuatan butil asetat dari
butanol dan asam asetat antara lain adalah butanol, asam asetat. Asam sulfat
sebagai katalis dan natrium hidroksida sebagai netralizer.
» Butanol diperoleh dari PT Petro Oxo Nusantara Gresik yang
berkapasitas 18.000 ton/tahun
» Asam asetat diperoleh dari PT Indo Acidatama Karanganyar yang
berkapasitas 16.500 ton/tahun
» Sodium hidroksida didapat dari PT Industri Soda Indonesia Sidoarjo
yang berkapasitas 12.000 ton/tahun
» Asam sulfat didapat dari PT Petrokimia Gresik yang berkapasitas
678.000 ton/tahun

(sumber: www.kemenperin.go.id)

C. Kapasitas Pabrik yang Sudah Berdiri

Dengan beberapa pertimbangan di atas, maka direncakankan akan
didirikan pabrik butil asetat dengan kapasitas 22.000 ton/tahun. Dipilih
kapasitas sebesar 22.000 ton/tahun yang berarti dapat memenuhi kebutuhan

impor di Indonesia dan dengan mempertimbangkan beberapa pabrik butil
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asetat yang sudah berdiri, ketersediaan bahan baku, serta cepat atau tidaknya

daya serap oleh pasar.

Pasar butil asetat tidak hanya di dalam negara saja tetapi juga ke

pasar Asean. Karena semakin terbukanya era Asean Free Trade Area

menjadi satu kesempatan buat bangsa Indonesia mengembangkan juga

sektor industri kimia. Selain itu saingan-saingan tidak hanya dari Indonesia

tetapi juga dari wilayah Asia. Beberapa pabrik butil asetat yang terdapat di

wilayah Asia:

Tabel 1. 2 Data pabrik butil asetat di Asia

Pabrik Kapasitas (Ton/Tahun)
Wuxi Baichuan,China 200.000
Jiangmen, China 100.000
Celanese, Singapore 100.000
Korea alcohol, south korea 85.000
Shandong, China 80.000
Shiny, Taiwan 60.000
KH Neochem,Japan 40.000
Chang Chun, Taiwan 40.000
PT Eternal Buana Chemical Industries 20.000

(Sumber: wwwe.icis.com Chemical Business)



http://www.icis.com/
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1.2. Tinjauan Pustaka
Butil asetat dapat di produksi melalui beberapa reaksi, dan setiap reaksi
memiliki kelebihan dan kekurangannya masing-masing. Dari beberapa reaksi,

akan dipilih reaksi yang memiliki resiko paling rendah.

1.2.1 Metode Pembuatan Butil Asetat
Butil asetat merupakan salah satu ester, memiliki rumus bangun
CH3COOC4Hy. Pembentukan butil asetat umumnya terjadi melalui reaksi
esterifikasi. Adapun cara-cara yang dapat dipakai dalam pembuatan butil asetat
adalah:
1. Pembuatan ester dari asam anhidrid
(CH4C0),0(aq) + (CH3)sCOH(aq) - CH3COOC(CH3)s(aq) + CH;COOH(aq) ...(1.1)
Dengan meraksikan asam anhidrid dengan 2-methyl-2-propanol,
sehingga didapatkan hasil butil asetat dan asam asetat.
Kelebihan:
Reaksi berjalan lebih cepat dibanding reaksi lain yang sejenis bila ada

penambahan Kkatalis seperti asam sulfat, zinc chlorid, dsb

Kekurangan:
. Reaksi dapat mengubah sifat ester
. Mempunyai hasil samping berupa asam asetat sehingga kemurnian

butil asetat kurang tinggi.
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2. Pembuatan ester dari asam amino
CHsCONH; (aqg) + C4HsOH (ag) > CH3COOC4Hs (ag) + NHs(g) ...(1.2)
Dengan mereaksikan asam amino dengan butanol, sehingga
didapatkan butil asetat dengan hasil samping amonia.
Kelebihan:
Mempunyai yield yang tinggi.
Kekurangan:
= Reaksi hanya dapat dijalankan pada suhu yang tinggi
= Mempunyan hasil samping berupa NHs
= Reaksi membutuhkan panas (endoterm)
3. Pembuatan ester dari garam dan alkil halida
CH3;COONa (aqg) + BrC4Hg (aq) — CH3COOC4Hg (ag) + NaBr (ag) ...(1.3)
Dengan mereaksikan natrium asetat dengan alkil halide, sehingga
didapatkan butil asetat dengan hasil samping natrium bromide.
Kelebihan:
Lebih murah bila dibanding reaksi pembuatan ester dengan menggunakan
bahan baku alkohol atau ester yang diperoleh dari esterifikasi langsung.
Kekurangan:
= Reaksi berjalan lambat
»= Mempunyai hasil samping berupa NaBr.

= Bahan bakunya mudah menguap
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4. Pembuatan ester dari asam nitrat
CH3CN(aqg)+H20(aq)+C4HsOH(aq) - CH3COOC4Hy (aq) + NH3(g) ...(1.4)
Dengan mereaksikan asetonitril, air dan butanol, sehingga
didapatkan butil asetat dengan hasil samping amonia.
Kelebihan:
Reaksi dapat dijalankan pada kondisi operasi suhu dan tekanan rendah,
sehingga kemungkinan untuk terjadinya bahaya ledakan pada saat bereaksi
rendah.
Kekurangan:
= Waktu reaksi lama
= Mempunyai hasil samping berupa NH3
= Reaksi lebih kompleks jika dibanding reaksi yang lain.
5. Pembuatan ester dari karbon monoksida
CH30C4Hq (aq) +CO (ag) - CH3COOC,Hg (aq) ...(1.5)
Dengan mereaksikan methoxybutane dan karbon monoksida,
sehingga didapatkan butil asetat.
Kelebihan:
= Tidak mempunyai hasil samping

= Kemurnian tinggi.

Kekurangan:
= Suhu reaksi tinggi
= Reaksi berjalan bila tekanan reaksi tinggi

= Bahan baku CO beracun
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6. Pembuatan ester dari asam organik

CH3;COOH (aq) + C4HyOH (ag) - CH3COOC,Hg (aq) +H2O (1) ...(1.6)
Dengan mereaksikan asam asetat dan butanol, sehingga didapatkan

butil asetat dengan hasil samping air.
Kelebihan:

= Reaksi berlangsung secara reversible

= Bahan baku tidak beracun

= Reaksi berjalan pada suhu dan tekanan yang relatif rendah.
Kekurangaan:
Mempunyai hasil samping berupa air

(Sumber: Fessenden,R.J & Fessenden,J.S,0rganic Chemistry 1982)

Berdasarkan kelebihan dan kekurangan dari masing-masing cara pembuatan

butil asetat maka dipilih pembuatan butil asetat dari butanol dan asam asetat

dengan pertimbangan:

Bahan baku tidak beracun
Berlangsung dalam kondisi operasi 100 °C dan tekanan 1 atm
Untuk memperoleh butil asetat sebesar mungkin dapat digunakan katalis

asam sulfat sehingga kecepatan reaksi ke kanan lebih besar
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BAB 11

PERANCANGAN PRODUK

Spesifikasi Bahan dan Produk
Untuk memenuhi kualitas produk sesuai target pada perancangan ini, maka
mekanisme pembuatan butil asetat dirancang berdasarkan variabel utama
yaitu, spesifikasi produk, spesifikasi bahan baku, spesifikasi bahan pembantu
dan pengendalian kualitas.
Bahan baku sendiri terbagi menjadi 2 kategori bahan baku, yaitu bahan
baku utama dan bahan baku pembantu.
a. Bahan baku utama
Bahan baku adalah bahan mentah yang digunakan sebagai dasar untuk
pembuatan suatu produk. Dalam pembuatan butil asetat ini bahan baku
yang digunakan adalah butanol dengan konsentrasi 99% dan asam
asetat dengan konsentrasi 99%.
b. Bahan baku pembantu
Bahan baku pembantu merupakan bahan yang dapat meningkatkan
efisiensi atau keamanan produksi tetapi bukan menjadi bagian dari
bagian utama produk jadi. Dalam hal ini adalah asam asetat yang
berfungsi sebagai katalis dan natrium hidroksida sebagai agen penetral.

Spesifikasi bahan baku dan produk disajikan pada Tabel 2.1 :

11



Tabel 2.1 Spesifikasi Bahan Baku dan Produk

Nama Molekul Butil Alkohol Asam Asetat Asam Sulfat | Natrium Hidroksida Butil Asetat Natrium Sulfat Air
Rumus Molekul C4H;00 CH;COOH H,S0, NaOH C4HyCOOCH; Na,SO, H,0
Berat Molekul ( g/mol) 74,122 60,052 98,078 40 116,15828 142,04 a 18,015
Fase Cair Cair Cair Cair Cair Cair Cair
Kenampakan Tak berwarna Tak berwarna Tak berwarna 3184 Tak berwarna Tak berwarn Tak berwarna
Titik Didih (°C) 117,7 118 337 1425 126 1429 99.97
Titik Beku (°C) -89,3 16,7 10 12,5 -77,9 884 0
Titik nyala 35 89 Tak ternyalakan Tak ternyalakan 22.2 Tak ternyalakan | Tak ternyalakan
Temperatur kritis 269,8 321.6 248 (1.Mackay, Donald Fandbodk of physical-ch emicgf’i%?)
Tekanan Kritis (atm) 43,55 57,1 85,8 - 31 - 2814
Densitas (g/cm3) 0,81 1,049 1,83 2,13 0,882 2,66 0,998
Kemumian 99% 99% 98% 85% 99% - -
Impurities 1% Air 1% Air 2% Air 15% air 1% butanol - -
Kelarutan Larut. di t?anyak pela_ru.t Larut dalam air dan Larut dalamair | Larut datam air Larut dalamair  |Larut .dal.am air dan |Larut dalam Etanol
organik, tidak larut diair Jalkohol 0.7¢g/1L asam iodide dan metannol

12
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2.2 Pengendalian Kualitas

2.2.1 Pengendalian Kualitas Bahan
Pengendalian kualitas bahan baku dilakukan sebelum proses
produksi berjalan, yaitu berupa pengujian bahan baku. Pengujian ini
dimaksudkan agar bahan baku sesuai spesifikasi yang diharapkan pada alat
proses. Pengujian yang dilakukan yaitu sesuai standar, dengan parameter:
a. Kemurnian dan bahan baku asam asetat, butanol, asam sulfat, dan
sodium asetat.
b. Kandungan di dalam asam asetat, butanol, asam sulfat, dan sodium
asetat
c. Kadar air

d. Kadar air pengotor

2.2.2 Pengendalian Kualitas Proses

Pengendalian kualitas proses dilakukan dengan tujuan menjaga mutu
proses sehingga nantinya menghasilkan produk yang berkualitas.
Pengendalian kualitas proses dilakukan dengan alat-alat kendali yang
terdapat pada control room, digunakan automatic control yang
menggunakan indikator. Apabila terjadi ketidaksesuaian dari yang telah
diset pada alur proses dapat diketahui dari sinyal atau penanda yang dibuat
yaitu nyala lampu, alarm, dan sebagainya. Jika penyimpangan terjadi, maka
harus dikembalikan ke kondisi semula (normal), baik secara manual atau

otomatis. Beberapa alat kontrol yang dibuat yaitu:
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- Liquid level control
Merupakan alat yang dipasang pada bagian atas tangki untuk
mendeteksi perubahan tinggi cairan.

- Pressure control

Merupakan alat yang dipasang untuk mendeteksi perubahan
tekanan.

- Flow rate control

Merupakan alat yang dipasang pada aliran bahan baku, aliran
masuk dan aliran keluar proses.

- Temperature control

Merupakan alat yang dipasang di dalam setiap alat proses. Untuk
mendeteksi perubahan suhu.

Penyimpangan yang terjadi tersebut dapat disebabkan oleh beberapa
hal, yaitu bahan baku tidak baik, kesalahan operasi, dan kerusakan alat.
Penyimpangan dapat diketahui dari hasil monitoring yang dilakukan oleh
alat-alat kontrol tersebut yang kemudian divisualisaikan dalam bentuk nyala

lampu atau diaudiokan dalam bentuk alarm.

2.2.3 Pengendalian Kualitas Produk

Pengendalian kualitas produk dimaksudkan untuk memperoleh
kualitas produk yang akan dihasilkan agar sesuai spesifikasi. Ini harus
dilakukan sejak dari bahan baku sampai menjadi produk. Sehingga

pengendalian kualitas produk ini juga meliputi pengawasan mutu bahan
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baku, bahan pembantu, maupun produk. Pengawasan mutu ini juga dapat
dilakukan dengan analisa di Laborarium Pemeriksaan Pengendalian
Kualitas, yaitu meliputi:
a. Pengawasan mutu bahan baku
Hal ini dimaksudkan untuk mengukur kualitas butanol dengan
kemurnian 99% dan asam asetat dengan kemurnian 99%. Apabila
belum memenuhi kriteria, maka di mungkinkan untuk mengembalikan
bahan baku tersebut kepada supplier.
b. Pengawasan mutu bahan pembantu
Bahan-bahan pembantu juga perlu dicek apakah sudah memenubhi
spesifikasi yang ditentukan, asam asetat dengan konsentrasi 98 %, dan
natrium hidroksida dengan konsentrasi 85%. Bahan-bahan pembantu
diperlukan untuk membantu kelancaran proses.
c. Pengawasan mutu produk
Produk butil asetat yang dihasilkan juga perlu diuji kualitasnya demi
memperoleh produk dengan spesifikasi sesuai keinginan, yaitu butil
asetat dengan konsentrasi 99%. Jika terjadi mutu produk tidak sesuai
keinginan maka perlu dilakukan pengecekan pada tahap proses karena
dimungkinkan pada tahap proses yang mampu mempengaruhi mutu
produk.
d. Pengendalian kualitas produk pada saat pemindahan
Pemindahan produk dari storage tank ke truk hingga ke kapal, perlu

untuk dijaga agar kualitasnya tidak berubah  (menurun).
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BAB Il

PERANCANGAN PROSES

3.1 Uraian Proses

Perancangan Pabrik butil asetat (CsH1002) ini berbahan baku dari n-butanol
(C4HyOH) dan Asam Asetat (CH3COOH) yang direaksikan dengan katalis asam
sulfat (H,SO,) yang berlangsung pada suhu 100°C pada reaktor. Pembuatan butil
asetat ini melalui tiga tahapan proeses yaitu:

e Persiapan Bahan Baku.

e Unit Reaksi.

e Pemurnian Produk.

H,SO,

CH3;COOH (aq) + CsHoOH (ag)¢——>  CH3COOCsHy (aq) + HO (I)
(3.1)

Unit Persiapan Bahan Baku dan Bahan Pembantu

Bahan baku yang digunakan dalam pembuatan butil asetat adalah
butanol, asam asetat, katalisator asam sulfat, dan bahan pembantu natrium
hidroksida.

Bahan baku butanol dan asam asetat dengan kemurnian 99% di
disimpan pada tangki penyimpanan yang berbeda (T-01) untuk butanol
dan (T-02) untuk asam asetat, dalam fase cair pada suhu 30 °C dan
tekanan 1 atm. Untuk mengalirkan butanol dari mobil pengangkut ke
tangki (T-01) digunakan pompa (P-01), untuk mengalirkan asam asetat

dari mobil pengangkut ke tangki (T-02) digunakan pompa (P-02). butanol

16
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dari tangki (T-01) dialirkan menuju mixer (M) dengan mengunakan pompa
(P-04) dan asam asetat dari tangki (T-02) mengunakan pompa (P-05)
untuk dialirkan ke mixer (M). Selanjutnya bahan baku butanol yang telah
tercampur dengan asam asetat dialirkan menuju reaktor (R) dengan
dilewatkan terlebih dahulu ke dalam pemanas (HE-01) mengunakan
pompa (P-06) untuk dinaikan suhunya dari 30°C menjadi 100°C.

Bahan baku asam sulfat 98% dialirkan dari mobil tangki pengangkut
bahan baku menggunakan pompa (P-03) menuju tangki penyimpanan (T-
03) dalam fase cair pada suhu 30 °C dan tekanan 1 atm. asam sulfat
kemudian dialirkan menuju reaktor (R) untuk direaksikan dengan
campuran butanol dan asam asetat mengunakan pompa (P-07) yang
sebelumya dipanaskan mengunakan pemanas (H-02) untuk dinaikan
suhunya dari 30°C menjadi 100°C.

Bahan baku natrium hidroksida dengan konsentrasi 50% dialirkan dari
mobil tangki pengangkut bahan baku menggunakan pompa (P-04) menuju
tangki penyimpanan (T-04) dalam fase cair pada suhu 30 °C dan tekanan 1
atm. natrium hidroksida dengan konsentrasi 50% dialirkan menuju
netralizer (N-01) menggunakan pompa (P-06) yang sebelumnya

dipanaskan pada pemanas (HE-02) dengan suhu 40°C.

3.1.1 Unit Reaksi
Proses pembuatan butil asetat membutuhkan bahan baku dengan
perbandingan mol butanol dengan asam asetat adalah 1,2 : 1. Jenis reaktor

yang digunakan adalah reaktor alir tangki berpengaduk (RATB) karena
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reaksi terjadi pada fase cair-cair. Reaktor beroperasi pada suhu 100 °C dan
tekanan 1 atm.

Reaksi berjalan pada kondisi eksotermis sehingga reaktor dilengkapi
dengan jaket pendingin untuk menjaga kekonstanan suhu operasi, pada
umpan masuk reaktor ada penambahan komponen yang berasal dari recycle
menara destilasi (MD). Selanjutnya produk yang keluar dari reaktor (R)
dialirkan oleh pompa (P-09) menuju netralizer (N) yang berfungsi
menetralkan asam sulfat H,SO, yang keluar dari reaktor (R) dengan NaOH
yang dialirkan mengunakan pompa (P-10). Produk netralizer (N)
diumpankan ke dalam dekanter (DC) dengan suhu operasi 40 °C dan
tekanan 1 atm mengunakan pompa (P-10), akan terbentuk dua fase yaitu fase
ringan dan fase berat. Lapisan atas merupakan fase ringan, dengan bantuan
pompa (P-12) dialirkan menuju Menara Distilasi (MD-01) dengan dinaikkan
terlebih dahulu suhunya dari 40 °C menjadi 114 °C di dalam pemanas (HE-
03). Sedangkan lapisan bawah decanter (D) merupakan fase berat yang akan

dialirkan ke Unit Pengolahan Limbah menggunakan pompa (P-10).

3.1.2 Unit Pemurnian Produk

Fase ringan decanter (D) setelah dilewatkan di pemanas (HE-03)
diumpankan ke menara distilasi (MD-01) dengan suhu 114 °C dan tekanan 1
atm. Hasil atas menara distilasi (MD-01) pada kondisi operasi 110 °C dan
1,2 atm disimpan sementara di dalam accumulator (ACC-01) selama 20
menit dengan kondisi operasi sama dengan ketika keluar dari puncak

menara, kemudian diembunkan di dalam condenser (CD-01) dengan
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pendingin air 30 °C dan di-recycle masuk ke reaktor (R) dengan bantuan
pompa (P-14).

Sedangkan hasil bawah menara distilasi (MD-01) dengan kondisi
operasi 118 °C dan 1 atm diumpankan ke reboiler untuk diuapkan
sebagiannya dengan pemanas steam jenuh bersuhu 135 °C. Sebagian lagi
merupakan campuran produk butil asetat, didinginkan terlebih dahulu di
cooler (CL-02) dari 120 °C menjadi 35 °C. Selanjutnya, hasil bawah dari
menara distilasi (MD-01) ini dipompa (P-14) untuk dimurnikan kembali
pada (MD-02) hasil bawah produk disimpan didalam tangki penyimpanan
produk (T-05). Produk yang dihasilkan adalah butil asetat dengan kemurnian

96%.



3.2 Spesifikasi Alat
Mixer (M)

Fungsi

Jenis alat
Jenis Bahan

Kondisi Operasi

Dimensi Mixer

Tebal Shell

Tebal Head

Pengaduk

Jumlah alat
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: Mencampur C4HyOH dengan CH3;COOH dengan

kecepatan umpan 1.847,27 kg/jam dan CH3;COOH

1.561,32 kg/jam

: Tangki berpengaduk

: Stainless Steel

: Tekanan 1 atm
Suhu 30 °C

: Diameter 1,85 m
Tinggi 3,7 m

:11/2in

:11/2in

: Tipe Marine dengan 6 blade
Jumlah baffle 4 buah
Diameter impeler 46,29 cm
Tinggi impeler 46,29 cm
Lebar baffle 18,52 cm
Daya motor 0,25 Hp

1 unit



Reaktor (R)

Fungsi

Jenis alat
Jenis Bahan

Kondisi Operasi

Dimensi reaktor

Pengaduk

Jaket Pendingin
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: Mereaksikan C4HyOH dengan CH3COOH menjadi
CH3COOC4Hy dengan kecepatan umpan C;H;OH
1.847,27 kg/jam dan CH3COOH 1.561,32 kg/jam dan
penambahan  komponen produk dari recycle
CH3;COOC4Hy 146,19 kg/jam dan  C4H,OH
463,49kg/jam.
: Reaktor alir tangki berpengaduk
: Stainlis Steel
: Tekanan 1 atm

Suhu 100 °C
: Diameter 2.25 m

Tinggi 3.38 m

Tebal Shell 1/4 in

Tebal Head 1/4 in
:Jumlah blade 3 blade

Type marine

Jumlah baflel 4

Diameter pengaduk 0,75 m

Tinggi pengaduk 0.159 m

Power 0,05 Hp

: Suhu masuk 30 °C



Jumlah alat

Neutralizer (N)

Fungsi

Jenis alat
Jenis Bahan

Kondisi Operasi

Dimensi

Pengaduk
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Suhu keluar 50 °C

UD 5 btu/jam.ft>.°F

Tinggi Jaket 3.388 m

Jarak dinding reactor dan selimut: 0.887 m
Jenis bahan Carbon steel grade C

1 unit

. Menetralkan H,SO, yang keluar dari reaktor (R)
dengan NaOH dengan kecepatan umpan masuk dari
reaktor (R) 4.196,79 Kkg/jam dan umpan NaOH
86,102 kg/jam
: Tangki alir berpengaduk
: Stainless steel
: Tekanan 1 atm

Suhu 30 °C
: Diameter 2,12 m

Tinggi 3,18 m

Tebal shell 5/16 in

Tebal head 5/16 in
: Tipe marine dengan 3 blade

Jumlah baffle 4 buah

Diameter impeler 70,59 cm
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Tinggi impeler 2,3cm
Lebar baffle 12 cm
Daya motor 1 Hp

Jumlah alat 1 unit

Decanter (DC)
Fungsi : Memisahkan fase ringan dan fase berat dari
neutralizer (N) dengan kecepatan umpan masuk
4.282,896 kg/jam
Jenis alat : Horizontal drum decanter
Kondisi Operasi : Tekanan 1 atm
Suhu 30 °C
Dimensi decanter : Diameter 0,729 m
Panjang 3,646 m
L/D 3,423 m (3 < L/D <5)
Pipa
1. Pipa fase ringan:
Diameter 1,5 in
Tinggi 0,584 m
2. Pipa fase berat:
Diameter 1 in
Tinggi 0,25 m

3. Pipa Umpan:



Diameter 1,5 in

Tinggi 0,25 m
Tebal shell :3/16 in
Tebal head 2 3/16 in
Jumlah alat > 1 unit

Menara distilasi (MD-01)
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Fungsi : Memisahkan butil asetat sebagai produk utama

untuk di murnikan sebagai hasil bawah menara

dengan kecepatan umpan masuk 3.513,05 kg/jam

Kondisi Operasi

1. Kondisi operasi puncak menara:

Tekanan 1,2 atm
Suhu 110 °C

2. Kondisi operasi dasar menara:
Tekanan 1 atm
Suhu 126 °C

3. Kondisi operasi umpan menara:
Tekanan 1 atm
Suhu 115,7 °C

Jumlah plate - Total 15 stage

Dimensi menara : Tinggi menara 1l m

Diameter puncak 0,7 m
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Diameter dasar 0,8482 m
Tebal menara : Tebal shell 1/4 in
Tebal head 3/8 in

Volume menara  :1,9239 m®

Ukuran Pipa:

1. Pipa Pemasukan umpan 1 in

2. Pipa hasil atas menuju condensor 1 in
3. Pipa Pemasukan reflux destilat 3/4 in
4. Pipa Pengeluaran bottom 1,5 in

5. Pipa reflux bottom 4 in

Jumlah alat 1 unit

Menara distilasi (MD-02)

Fungsi : Melanjutkan proses pemurnian butil asetat sebagai
produk utama untuk disimpan ke dalam tangki
penyimpan (T-05) sebagai hasil bawah menara
dengan kecepatan umpan masuk 3097,80 kg/jam

Kondisi Operasi

1. Kondisi operasi puncak menara:

Tekanan 1,2 atm
Suhu 110°C

2. Kondisi operasi dasar menara:



Tekanan 1 atm
Suhu 126,5 °C
3. Kondisi operasi umpan menara:
Tekanan 1 atm
Suhu 126 °C
Jumlah plate : Total 12 stage
Dimensi menara : Tinggi menara 8,71 m
Diameter puncak 0,4 m
Diameter dasar 0,8482 m
Tebal menara : Tebal shell 1/4 in
Tebal head 3/8 in

Volume menara : 0,737 m°

Ukuran Pipa:

6. Pipa Pemasukan umpan 1 in

7. Pipa hasil atas menuju condensor 1 in
8. Pipa Pemasukan reflux destilat 3/4 in
9. Pipa Pengeluaran bottom 1,5 in

10. Pipa reflux bottom 4 in

Jumlah alat 1 unit

Condenser (CD-01)
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Fungsi

Jenis alat
Bahan
Lay out HE 1-2

Shell

Tube

A

Ud terkoreksi
Uc

Rd

Rd min

Jumlah alat
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: Mengembunkan uap yang keluar dari puncak menara

distilasi (MD-01) pada suhu 110 °C dengan pendingin

air pada suhu 30 °C keluar suhu 50 °C dengan

kecepatan umpan 415,256 kg/jam
: Shell & tube condenser

: Stainless steel

- 1D shell 17 1/4
Jumlah pipa 96
Passe 1
: OD pipa 0,75, BWG 13
ID pipa 0,62
Pitch 1 square pitch
Panjang 12
Pass 2

: 263,82 sqft

: 48 Btu/j sgft F

: 399,760 Btu/j sqft F

10,1427

: 0,002 Jadi Rd > Rd min

digunakan

1 unit

> Dbisa



Condenser (CD-02)

Fungsi

Jenis alat
Bahan
Lay out HE 1-2

Shell

Tube

A

Ud terkoreksi
Uc

Rd

Rd min

kecepatan umpan 232,660 kg/jam
: Shell & tube condenser

: Stainless steel

. ID shell 17 1/4

Jumlah pipa 48

Passe 1

: OD pipa 0,75, BWG 13

ID pipa 0,62
Pitch 1 square pitch
Panjang 12

Pass 2

: 205,30 sqft

: 59 Btu/j sgft F

: 399,76 Btu/j sqft F
10,1427

: 0,002 Jadi Rd > Rd min

digunakan

28

: Mengembunkan uap yang keluar dari puncak menara
distilasi (MD-02) pada suhu 110 °C dengan pendingin

air pada suhu 30 °C keluar suhu 50 °C dengan
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Jumlah alat 1 unit

Accumulator (ACC-01)

Fungsi : Menampung sementara hasil atas menara distilasi
(MD-01) dengan waktu tinggal 20 menit dan
kecepatan umpan masuk 415,256 kg/jam

Jenis alat : Tangki silinder horizontal

Kondisi Operasi : Tekanan 1 atm

Suhu 110 °C

Dimensi tangki  : Diameter 0,69 m

Tinggi 4,198 m

Tebal shell 1/4 in

Tebal head 1/4 in
Jumlah alat > 1 unit

Accumulator (ACC-02)

Fungsi : Menampung sementara hasil atas menara distilasi
(MD-01) dengan waktu tinggal 20 menit dan
kecepatan umpan masuk 232,660 kg/jam

Jenis alat : Tangki silinder horizontal

Kondisi Operasi : Tekanan 1 atm

Suhu 110 °C

Dimensi tangki  : Diameter 0,69 m

Tinggi 4,198 m
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Tebal shell 1/4 in
Tebal head 1/4 in

Jumlah alat 1 unit

Reboiler (RB-01)

Fungsi : Menguapkan sebagian hasil bawah menara distilasi
(MD-01) pada suhu 126 °C dengan pemanas steam
jenuh pada suhu 135 °C

Jenis alat : Shell & tube kettle reboiler

Bahan : Stainless Steel

Lay OutHE1-2:
Shell - ID Shell 13 1/4
Jumlah pipa 206
Pass 1
Tube : OD pipa 0,75, BWG 16
ID pipa 0,62
Pitch 1 square pitch

Panjang 14 ft

Pass 4
A - 1742,41 sqgft
Ud terkoreksi : 101 Btu/j sgft F

Uc : 1725,86 Btu/j sgft F
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Rd : 0,00641

Rd min : 0,001 Jadi Rd > Rd min ---- > bisa
digunakan

Jumlah alat > 1 unit

Reboiler (RB-02)

Fungsi : Menguapkan sebagian hasil bawah menara distilasi
(MD-01) pada suhu 126 °C dengan pemanas steam
jenuh pada suhu 135 °C

Jenis alat : Shell & tube kettle reboiler

Bahan : Stainless Steel

Lay OutHE1-2:

Shell . ID Shell 13 1/4
Jumlah pipa 250
Pass 1

Tube : OD pipa 0,75, BWG 16
ID pipa 0,62
Pitch 1 square pitch
Panjang 14 ft
Pass 4

A : 1180,63 sqft

Ud terkoreksi : 97 Btu/j sgft F
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Uc : 1177,80 Btu/j sqft F

Rd : 0,00641

Rd min : 0,003 Jadi Rd > Rd min ----- > bisa
digunakan

Jumlah alat > 1 unit

Heater — 01 (HE-01)

Fungsi : Memanaskan umpan butanol dan asam asetat dari
suhu 30 °C menjadi suhu 100 °C dengan pemanas
steam jenuh pada suhu 135 °C dengan kecepatan
umpan 3.560,394 kg/jam

Jenis alat : Double pipe

Jumlah hairpin = :2

Bahan : Stainless Steel
Inner Pipe : OD pipa 1,66, BWG 40
ID pipa 1,38

Flow area 0,913 sq in
Surface area 0,2146 sqft/ft
Pressure drop 0,1393 psi
Panjang 20,00 ft

Annulus : OD pipa 2,38 BWG 40
ID pipa 2,067

Pressure 586,537 psi
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Panjang 20 ft
A : 52,8373 sqft
Ud terkoreksi : 18,8809 Btu/j ftz °F
Uc : 20,0146 Btu/j ftz °F
Rd 1 0,004
Rd min : 0,001 (light organic)

: 0,001 (steam)

Rd min total : 0,002 Jadi Rd > Rd min ----- > bisa
digunakan
Jumlah alat 1 unit

Heater — 02 (HE-02)

Fungsi : Memanaskan H,SO, dari suhu 30 °C menjadi suhu
100 °C menuju Netralizer dengan pemanas steam
jenuh pada suhu 135 °C dengan kecepatan umpan
53,814 kg/jam

Jenis alat : Double pipe

Bahan : Stainless Steel

Jumlah Hairpin 1

Inner pipe : OD pipa 1,66 in, BWG 40

ID pipa 1,38 in,
Flow Area 0,913 sq in

Surface Area 0,275 sqft/ft



Annulus

A

Ud terkoreksi

Uc

Rd

Rd min

Rd min total

Jumlah alat

Pressure drop 0,0001 psi
Panjang 12 ft
: OD pipa 2,38 BWG 40
ID pipa 2,067
Pressure 22,4941 psi
Panjang 12 ft
. 1,5556 sqft
: 15,4732 Btu/j sqft F
: 16,2265 Btu/j sqft F
:0,0416
: 0,001 (light organic)

: 0,001 (steam)

0,002 Jadi Rd > Rd min

digunakan

1 unit

Heater — 03 (HE-03)

Fungsi

Jenis alat

Bahan
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----- > bisa

: Memanaskan NaOH dari suhu 30 °C menjadi suhu

40 °C menuju Netralizer dengan pemanas steam

86,102 kg/jam
: Double pipe

: Stainless Steel

jenuh pada suhu 135 °C dengan kecepatan umpan



Jumlah Hairpin

Inner pipe

Annulus

A

Ud terkoreksi
Uc

Rd

Rd min

Rd min total

Jumlah alat

1
: OD pipa 1,66 in, BWG 40
ID pipa 1,38 in,
Flow Area 0,913 sqin
Surface Area 0,275 sqft/ft
Pressure drop 0,0001 psi
Panjang 12 ft
: OD pipa 2,38 BWG 40
ID pipa 2,067
Pressure 22,4941 psi
Panjang 12 ft
. 1,5556 sqft
: 13,37 Btu/j sqft F
: 14,65 Btu/j sqft F
:0,0416
: 0,001 (light organic)
: 0,001 (steam)
: 0,002 Jadi Rd > Rd min
digunakan

1 unit

Heater — 04 (HE-04)
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> bisa



Fungsi

Jenis alat
Bahan

Shell

Annulus

A

Ud terkoreksi
Uc

Rd

Rd min

36

: Memanaskan umpan masuk menara destilasi (MD)
dari suhu 40 °C menjadi suhu 114 °C dengan
pemanas steam jenuh pada suhu 135 °C dengan
kecepatan umpan 3.513,055 kg/jam
: shell and tube
: Stainless Steel
: BWG 10
ID pipa 8 in,
Flow Area 0,81 sqin
Surface Area 260,2379 ft*
Pressure drop 0,0001 psi
Passes 1
: OD pipa 3/4 BWG 10
ID pipa 0,482
Flow Area 0,923 sq in
Pressure 0,3395 psi
Panjang 13 ft
. 257,4928 sqft
: 51 Btu/j sgft F
: 78,1540 Btu/j sgft F
: 0,0067
: 0,001 (light organic)

: 0,001 (steam)
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Rd min total : 0,002 Jadi Rd > Rd min ----- > bisa
digunakan
Jumlah alat 1 unit

Cooler — 01 (CL-01)

Tugas : Mendinginkan umpan masuk netralizer (N) dari suhu
100 °C menjadi suhu 40 °C dengan pendingin masuk
pada suhu 30 °C keluar pada suhu 50 °C dengan
kecepatan umpan 4.196,794 kg/jam

Jenis alat : doubel pipe

Spesifikasi pipa : OD pipa 1,66,

ID pipa 1,38
BWG 10
AT10,913sq in
AT2 0,2146 sqft/ft
Anulus 1D 10
Nt 52
Pass 2
Inner pipe : 0D 0,75, BWG 10
ID 0,48
Pitch 1 Square Pitch

Panjang 10
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Pass 2
Pressure Drop : anullus 0,0212 psi

inner 0,0229171 psi

A : 70,0047 sqft

Ud terkoreksi : 77,30 Btu/j sqft F
Uc : 111 Btu/j sqft F

Rd : 0,00396

Rd min : 0,001 (light organic)

: 0,001 (steam)

Rd min total : 0,002 Jadi Rd > Rd min ----- > bisa
digunakan
Jumlah alat 1 unit

Cooler — 02 (CL-02)

Tugas : Mendinginkan hasil bawah menara distilasi (MD)
dari suhu 120,58 °C menjadi suhu 35 °C dengan
pendingin masuk pada suhu 30 °C keluar pada suhu
50 °C dengan kecepatan upan 2.865,14 kg/jam

Jenis alat : Shell & tube

Spesifikasi pipa : OD 0,75 in

ID 0,482 in
BWG 10

AT1 0,182 sgin



Shell

Tube

Pressure Drop

A

Ud terkoreksi
Uc

Rd

Rd min

Rd min total

Jumlah alat

AT2 0,1963 sqft/ft

Jumlah 61 pipa

: ID shell 10

Nt 52

Pass 2

: 0D 0,75, BWG 10

ID 0,48
pitch 1 Square Pitch
panjang 10

Pass 2

: Shell 0,0167 psi

Pipa 0,0728174 psi

- 314,58 sqft

: 90,42 Btu/j sqft F

: 179 Btu/j sqft F

: 0,00546

: 0,001 (light organic)
: 0,001 (steam)

: 0,002 Jadi
digunakan

1 unit

Rd > Rd min

39

> bisa
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Tangki —01 (T-01)

Tugas : Menyimpan C4HyOH pada suhu 30 °C tekanan 1 atm
dan waktu tinggal 7 hari dengan kapasitas
penyimpanan 1.940,100 kg/jam

Jenis alat : Tangki silinder vertikal

Kondisi operasi  : Suhu 30 °C

Tekanan 1 atm

Waktu tinggal . 7 hari

Dimensi tangki  : Diameter 18,29 m

Tinggi 7,32 m

Jumlah alat 1 unit

Tangki — 02 (T-02)

Tugas : Menyimpan CH3;COOH pada suhu 30 °C tekanan 1
atm dan waktu tinggal 15 hari dengan kapasitas
penyimpanan 1.593,191 kg/jam

Jenis alat : Tangki silinder vertikal

Kondisi Operasi  : Suhu 30 °C

Tekanan 1 atm

Waktu Tinggal : 15 hari

Dimensi tangki : Diameter 18,29 m

Tinggi 7,32 m
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Jumlah alat 1 unit

Tangki — 03 (T-03)

Tugas : Menyimpan H,SO,4 98 % pada suhu 30 °C tekanan 1
atm dan waktu tinggal 7 hari dengan kapasitas
penyimpanan 53,814 kg/jam

Jenis alat : Tangki silinder vertikal

Kondisi Operasi : Suhu 30 °C

Tekanan 1 atm

Dimensi Tangki : Diameter 7,62 m
Tinggi 2,44 m
Jumlah alat - 1 unit

Tangki — 04 (T-04)

Tugas : Menyimpan bahan baku NaOH pada suhu 30 °C
tekanan 1 atm dan waktu tinggal 15 hari dengan
kapasitas penyimpanan 43,051 kg/jam

Jenis alat : Tangki silinder vertikal

Kondisi Operasi : Suhu 30 °C

Tekanan 1 atm

Dimensi tangki  : Diameter 3,57 m

Tinggi 1,83 m
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Jumlah alat 1 unit

Tangki — 05 (T-05)

Tugas : Menyimpan produk butil asetat pada suhu 30 °C
tekanan 1 atm dan waktu tinggal 15 hari dengan
kapasitas penyimpanan 2.865,14 kg/jam

Jenis alat : Tangki silinder vertikal

Kondisi Operasi : Suhu 30 °C
Tekanan 1 atm

Dimensi tangki  : Diameter 24,38 m
Tinggi 9,14 m

Jumlah alat 1 unit

Pompa
Pada Tabel 3.1 menjelaskan tentang spesifikasi pompa dengan tipe

Pompa Centrifugal.
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Tabel.3.1 Spesifikasi Pompa
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3.3Perencanaan Produksi
Dalam menyusun perencanaan produksi, ada dua hal yang dapat dijadikan

pertimbangan, yaitu:

3.1.1 Analisis Kebutuhan Bahan Baku dan Pembantu
Pabrik butil asetat yang akan didirikan memerlukan bahan baku dan
pembantu antara lain:
a) Butanol
Setiap jam dibutuhkan sebanyak 1.940,100 kg, yang berarti setiap hari
dibutuhkan sebanyak 46.562,401 kg, dan setiap tahunnya dibutuhkan
sebanyak 15.365.592,338 kg. Butanol yang digunakan adalah yang
memiliki kemurnian 99%.
b)  Asam asetat
Setiap jam dibutuhkan sebanyak 1.593,191 kg, maka dalam satu hari
dibutuhkan sebanyak 38.236,574 kg, dan dalam satu tahun dibutuhkan
sebanyak 12.618.069,258 kg. Kemurnian asam asetat sebesar 99%.
c) Asam sulfat
Setiap jam dibutuhkan sebesar 53,814 kg, kebutuhan dalam satu hari
sebanyak 1.291,529 kg, maka dalam satu tahun sebesar 426.204,731
kg. Asam sulfat yang digunakan adalah yang memiliki kemurnian

98%.
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d)  Natrium hidroksida
Setiap jam diperlukan sebanyak 43,051 kg, maka dalam satu hari
1.033,224 kg, dan dalam satu tahun dibutuhkan sebanyak 340.963,785

kg. Digunakan natrium hidroksida dengan kemurnian 50%.

3.1.2 Analisis Kebutuhan Peralatan Proses
Alat proses yang dibutuhkan untuk mempoduksi butil asetat dengan
kapasitas 22.000 ton/tahun adalah sebagai berikut.
a) Alat untuk mereaksikan bahan baku, terdiri atas mixer, reaktor,
dan neutralizer.
1) Mixer, sebanyak 1 unit. Alat ini berfungsi untuk
mencampurkan bahan.
Satu unit mixer berfungsi untuk mencampur butanol dengan
asam asetat agar menjadi larutan sebelum diumpankan ke
reaktor. Kecepatan umpan butanol sebesar 1.940,10 kg/jam
dan asam asetat 1.593,19 kg/jam. Keluaran mixer berupa
butanol dan asam asetat dengan kecepatan 3.560,394 kg/jam.
Mixer memiliki diameter 3,7 meter dan tinggi 1,85 m dengan
tebal shell dan head masing-masing 1 1/2 inch. Jenis mixer
berupa tangki alir berpengaduk, dengan kondisi operasi 30 °C

dan 1 atmosfer.



2)

3)
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Reaktor, sebanyak 1 unit. Alat ini berfungsi untuk mereaksikan
bahan baku. Keduanya memiliki fungsi yang sama yaitu
mereaksikan butanol (kecepatan umpan 1.940,10

kg/jam) dengan asam asetat (kecepatan umpan 1.593,19
kg/jam) dengan mengunakan katalis asam sulfat (kecepatan
umpan 53,814 kg/jam) agar menjadi butil asetat. Digunakan
reaktor alir tangki berpengaduk karena reaksi dalam fase cair-
cair. Keluaran reaktor berupa air, butanol, asam asetat, butil
asetat dan asam sulfat memiliki kecepatan 4.196,79 kg/jam
yang kemudian diteruskan ke neutralizer. Kondisi operasi di
dalam reaktor adalah 100 °C dan 1 atmosfer. Reaktor berdiam
2.25 m dan tinggi 3,38 m dengan tebal shell dan head masing-
masing ¥ inch.

Neutralizer, sebanyak 1 unit. Yaitu alat untuk menetralkan dari
campuran yang tidak diingiinkan. Lebih spesifik, alat ini
berfungsi untuk menetralkan katalis asam sulfat yang terbawa
bersama keluaran reaktor dengan bantuan natrium hidroksida.
Kecepatan umpan asam sulfat sebesar 53,81 kg/jam dan
natrium hidroksida 86,10 kg/jam. Keluaran neutralizer berupa
air, butanol, natrium asetat, butil asetat, natrium sulfat dengan
kecepatan alir 4.282,89 kg/jam yang akan diumpankan ke
decanter. Digunakan neutralizer dengan jenis tangki alir

berpengaduk berdiam 2,12 m dan tinggi 3,18 m, tebal shell dan
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head masing-masing 3/8 inch. Suhu operasi sebesar 40 °C dan

tekanan 1 atmosfer.

b) Alat untuk memisahkan, terdiri atas decanter, menara distilasi, dan
accumulator.

1) Decanter, sebanyak 1 unit. Prinsip pemisahan alat ini
adalah berdasarkan kelarutan dan densitas sehingga antara
fase ringan dan fase berat dapat terpisah. Umpan masuk ke
decanter berasal dari neutralizer sebesar  4.282,896
kg/jam dan keluarannya berupa hasil atas (fase ringan) dan

hasil bawah (fase berat). Evaluasi nilai ¥ hasil perhitungan

dari persamaan (walas;2015) didapatkan fase terdispersi
sebesar 0,286. Hasil atas berupa butanol, dan butil asetat
dengan kecepatan 3.513,05 kg/jam yang akan dialirkan ke
menara distilasi. Sedangkan hasil bawah berupa air,
butanol, natrium asetat, butil asetat, dan natrium sulfat
dengan kecepatan 769,84 kg/jam yang akan dialirkan ke
unit pengolahan limbah. Digunakan decanter berjenis
horizontal drum dengan kondisi operasi 40 °C dan 1
atmosfer. Diam dan tinggi decanter masing-masing 0,729
m dan 3,646 m, dengan tebal shell dan head 3/4 inch. Pada
fase ringan digunakan pipa berdiam 1,5 inch dan panjang

0,597 m. Pada fase berat digunakan pipa dengan diam 1
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inch dan panjang 1,25 m. Sedangkan pipa umpan masuk
decanter memiliki diam 1,5 inch dan panjang 0,25 m.

2) Menara distilasi, sebanyak 2 unit. Yaitu alat yang berfungsi
untuk memisahkan (memurnikan) produk. Alat ini
memisahkan butil asetat sebagai produk utama dari
campurannya berdasarkan titik didih. Umpan masuk
menara merupakan hasil atas decanter, memiliki kecepatan
umpan 3.513,05 kg/jam pada MD -01 dan 3097,80 pada
MD-02 . Butil asetat sebagai produk utama yang ingin
dimurnikan merupakan hasil bawah menara distilasi yang
berkecepatan 2.865,14 kg/jam. Kemurnian yang diperoleh
sebesar 97%, dengan campuran butanol 2,9% dan air 0,1%.
Sedangkan hasil atas menara distilasi yang berupa air,
butanol dan butil asetat dengan kecepatan 232,66 kg/jam
diumpankan lagi ke reaktor untuk di-recycle. Kondisi
operasi di puncak dan dasar, masing-masing adalah 110
°C; 1,2 dan 126,58 °C; 1 atm . Jumlah 15 stages termasuk
reboiler pada MD-01 dan 11 stages termasuk reboiler pada
MD-02.

3) Accumulator, sebanyak 2 unit. Alat ini berfungsi untuk
menampung dan mengumpulkan keluaran condenser yang
berupa tetes-tetes cairan dengan waktu tinggal 5 menit,

untuk dialirkan sebagai recycle ke reaktor. Digunakan
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tangki horizontal dengan tekanan 1 atmosfer dan suhu 110
°C. accumulator memiliki diam 0,69 m dan panjang 4,19 m,
memiliki tebal shell dan head 1/4 inch.
c) Alat untuk mengubah suhu, terdiri dari condenser, reboiler,
pemanas, dan cooler.

1) Condenser, sebanyak 2 wunit. Memiliki fungsi untuk
mengembunkan uap. Hasil atas menara distilasi yang
berupa uap diembunkan dengan bantuan pendingin air
bersuhu awal (masuk) 30 °C dan suhu akhir (keluar) 50 °C.
Digunakan shell and tube condenser 1-2 berbahan stainless
steel.

2) Reboiler, sebanyak 2 wunit. Alat ini berfungsi untuk
menguapkan cairan. Sebagian hasil bawah menara distilasi
pada suhu 120, 58 °C diuapkan dengan bantuan pemanas
steam jenuh pada suhu 135 °C. Jenis alat adalah shell &
tube kettle reboiler dengan lay out 1-2 berbahan stainless
steel.

3) Heater, sebanyak 3 wunit. Alat ini berfungsi untuk
memanaskan (menaikkan suhu) cairan.

Satu heater dipasang untuk memanaskan butanol dan asma
asetat sebelum memasuki reaktor, dari suhu 30 °C menjadi
suhu 100 °C dengan pemanas steam jenuh pada suhu 135

°C dengan kecepatan umpan 3.560,394 kg/jam. Pemanas
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yang digunakan berjenis double pipe dengan bahan stainless
steel. Heater ke-2 di pasang di aliran asam sulfat untuk
meningkatkan suhu dari 30°C menjadi 100°C dengan
kecepatan umpan 53,814 kg/jam dengan bahan baku
setainless steel. Heater ke-3 dipasang untuk memanaskan
umpan masuk menara distilasi dari suhu 35 °C menjadi
suhu 114 °C dengan pemanas steam jenuh pada suhu 145
°C dengan kecepatan umpan 3.513,055 Kkg/jam. Hetaer
berjenis shell and tube dan bahan stainless steel.
4) Cooler, sebanyak 2 unit. Alat ini berfungsi untuk

mendinginkan (menurunkan suhu) cairan.
Satu cooler berfungsi mendinginkan hasil bawah reaktor
dari suhu 100 °C menjadi suhu 40 °C dengan pendingin
masuk pada suhu 30 °C keluar pada suhu 50 °C dengan
kecepatan umpan 4.196,794 kg/jam. Jenis cooler double
pipe. Satu cooler digunakan untuk mendinginkan hasil
bawah menara distilasi dari suhu 120,58 °C menjadi suhu
35 °C dengan pendingin masuk pada suhu 30 °C keluar
pada suhu 50 °C dengan kecepatan upan 2.865,14 kg/jam.
Cooler berjenis shell and tube.

d) Alat untuk menyimpan, yaitu tangki penyimpanan, baik untuk

bahan baku maupun produk.



1)

2)

3)

4)

5)

o1

Tangki penyimpanan bahan baku butanol sebanyak 1 unit.
Tekanan 1 atmosfer dan suhu sebesar 30 °C dengan waktu
tinggal 1 bulan. Kapasitas penyimpanan tangki sebesar
1.940,100 kg/jam. Tangki berbentuk silinder vertikal, memiliki
diam 18,29 m dan tinggi 7,32 m.

Tangki penyimpanan bahan baku asam asetat sebanyak 1 unit.
Tekanan 1 atmosfer dan suhu sebesar 30 °C dengan waktu
tinggal 7 hari. Kapasitas penyimpanan tangki sebesar
1.593,191 kg/jam. Tangki berbentuk silinder vertikal, berdiam
11,979 m dan tinggi 8,984 m.

Satu unit tangki penyimpanan bahan pembantu (katalis) asam
sulfat, bertekanan 1 atmosfer dan suhu sebesar 30 °C dengan
waktu tinggal 15 hari. Kapasitas penyimpanan tangki sebesar
53,814 kg/jam. Tangki berbentuk silinder vertikal, berdiam
7,62 m dan tinggi 4,22 m.

Satu unit tangki penyimpanan bahan pembantu natrium
hidroksida, bertekanan 1 atmosfer dan suhu sebesar 30 °C
dengan waktu tinggal 15 hari. Tangki berbentuk silinder
vertikal, berkapasitas penyimpanan sebesar 43,051 kg/jam,
dengan panjang 4,57 m dan tinggi 1,83 m.

Satu unit tangki penyimpanan produk butil asetat. Kapasitas
penyimpanan tangki sebesar 2.865,14 kg/jam, berdiam 24,38

m dan tinggi 9,14 m. Tangki bertekanan 1 atmosfer dan suhu
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sebesar 30 °C dengan waktu tinggal 15 hari. Tangki berbentuk

silinder vertikal.

e) Alat untuk memompa cairan, yaitu pompa. Terdapat 15 titik yang

dipasangi pompa, masing-masingnya disediakan 2 unit pompa

yang dioperasikan secara bergantian. Fungsi masing-masing

pompa tersebut adalah sebagai berikut.

1)

2)

3)

4)

Pompa centrifugal berkapasitas 422,7 gpm untuk
mengalirkan butanol dari mobil tangki menuju tangki
penyimpan dengan kecepatan 1.940,100 kg/jam. Pompa
ini memiliki spesifikasi pipa IPS 4 inch; sch. number 40;
OD 4,5 inch; ID 4,026 inch.

Pompa centrifugal berkapasitas 422,7 gpm untuk
mengalirkan asam asetat dari mobil tangki menuju tangki
penyimpan dengan kecepatan 1.593,191 kg/jam. Pompa
ini memiliki spesifikasi pipa IPS 4 inch; sch. number 40;
OD 4,5 inch; ID 4,026 inch.

Pompa centrifugal berkapasitas 0,1 gpm untuk
mengalirkan asam sulfat dari mobil tangki menuju tangki
penyimpan dengan kecepatan 53,814 kg/jam. Pompa ini
memiliki spesifikasi pipa IPS 1/8 inch; sch. number 40; OD
0,405 inch; ID 0,269 inch.

Pompa centrifugal berkapasitas 0,1 gpm untuk

mengalirkan natrium hidroksida dari mobil tangki menuju



53

tangki penyimpan dengan kecepatan 43,814 kg/jam.
Pompa ini memiliki spesifikasi pipa IPS 1/8 inch; sch.
number 40; OD 0,405 inch; 1D 0,269 inch.

5) Pompa centrifugal berkapasitas 13,4 gpm untuk mengalirkan
butanol dari tangki penyimpan menuju mixer (M) dengan
kecepatan 1.940,100 kg/jam. Pompa ini memiliki
spesifikasi pipa IPS 3/4 inch; sch. number 40; OD 1,05
inch; 1D 0,824 inch.

6) Pompa centrifugal berkapasitas 13,4 gpm untuk
mengalirkan asam sulfa dari tangki penyimpan menuju
mixer (M) dengan kecepatan 1.593,191 kg/jam. Pompa ini
memiliki spesifikasi pipa IPS 3/4 inch; sch. number 40; OD
1,05 inch; ID 0,824 inch.

7) Pompa centrifugal berkapasitas 0,1 gpm untuk
mengalirkan asam sulfat dari tangki menuju reaktor
dengan kecepatan 55,20 kg/jam. Pompa ini memiliki
spesifikasi pipa IPS 0,5 inch; sch. number 40; OD 0,405
inch; ID 0,269 inch.

8) Pompa centrifugal berkapasitas 19,054 gpm untuk
mengalirkan natrium hidroksida menuju  neutralizer
dengan kecepatan 43,051 kg/jam. Pompa ini memiliki
spesifikasi pipa IPS 1/8 inch; sch. number 40; OD 0,405

inch; ID 0,269 inch.



54

9) Pompa centrifugal berkapasitas 16,641 gpm untuk
mengalirkan hasil pencampuran dari mixer (M) menuju
reaktor (R) dengan kecepatan 3.560,394 kg/jam. Pompa
ini memiliki spesifikasi pipa IPS 0,8 inch; sch. number 40;
OD 1,05 inch; 1D 0,824 inch.

10) Pompa centrifugal berkapasitas 20,7 gpm untuk
mengalirkan komponen reaktor (R) menuju neutralizer
dengan kecepatan 4.196,794 kg/jam. Pompa ini memiliki
spesifikasi pipa IPS 1 inch; sch. number 40; OD 1,32 inch;
ID 1,049 inch.

11)Pompa centrifugal berkapasitas 20,3 gpm untuk
mengalirkan produk neutralizer (N) menuju decanter (DC)
dengan kecepatan 4.282,896 kg/jam. Pompa ini memiliki
spesifikasi pipa IPS 1 inch; sch. number 40; OD 1,32 inch;
ID 1,049 inch.

12) Pompa centrifugal berkapasitas 3,6 gpm untuk
mengalirkan fase cair hasil bawah decanter menuju Unit
Pengolahan limbah dengan kecepatan 769,841 kg/jam.
Pompa ini memiliki spesifikasi pipa IPS 3/8 inch; sch.
number 40; OD 0,675 inch; 1D 0,493 inch.

13)Pompa centrifugal berkapasitas 17,2 gpm untuk
mengalirkan fase cair hasil atas decanter menuju menara

distilasi dengan kecepatan 3.513,055 kg/jam. Pompa ini
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memiliki spesifikasi pipa IPS 0,8 inch; sch. number 40; OD
1,05 inch; ID 0,824 inch.

14)Pompa centrifugal berkapasitas 0,4 gpm untuk
mengalirkan fase cair hasil atas menara distiasi menuju
reactor dan unit pengolahan limbah dengan kecepatan
415,256 kg/jam. Pompa ini memiliki spesifikasi pipa IPS
1/8 inch; sch. number 40; OD 0,405 inch; 1D 0,269 inch.

15)Pompa centrifugal berkapasitas 16,5 gpm untuk
mengalirkan fase cair hasil bawah menara distilasi (MD-
01) menuju (MD-02) dengan kecepatan 3.097,799 kg/jam.
Pompa ini memiliki spesifikasi pipa IPS 1 inch; sch.
number 40; OD 1,32 inch; ID 1,049 inch.

16) Pompa centrifugal berkapasitas 0,4 gpm untuk
mengalirkan fase cair hasil atas menara distiasi menuju
reactor dan unit pengolahan limbah dengan kecepatan
232,660 kg/jam. Pompa ini memiliki spesifikasi pipa IPS
1/8 inch; sch. number 40; OD 0,405 inch; 1D 0,269 inch.

17)Pompa centrifugal berkapasitas 16,5 gpm untuk
mengalirkan fase cair hasil bawah menara distilasi (MD-
02) menuju tangki dengan kecepatan 2.865,14 kg/jam.
Pompa ini memiliki spesifikasi pipa IPS 1 inch; sch.

number 40; OD 1,32 inch; ID 1,049 inch.
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18) Pompa centrifugal berkapasitas 0,4 gpm untuk
mengalirkan fase cair hasil atas menara distiasi menuju
reactor dan unit pengolahan limbah dengan kecepatan
647,916 kg/jam. Pompa ini memiliki spesifikasi pipa IPS
1/8 inch; sch. number 40; OD 0,405 inch; 1D 0,269 inch.

19)Pompa centrifugal berkapasitas 0,4 gpm untuk
mengalirkan fase cair hasil atas menara distiasi menuju unit
pengolahan limbah dengan kecepatan 323,958 kg/jam.
Pompa ini memiliki spesifikasi pipa IPS 1/8 inch; sch.
number 40; OD 0,405 inch; ID 0,269 inch

20) Pompa centrifugal berkapasitas 0,4 gpm untuk
mengalirkan fase cair hasil atas menara distiasi menuju
reaktor limbah dengan kecepatan 323,958 kg/jam. Pompa
ini memiliki spesifikasi pipa IPS 1/8 inch; sch. number 40;

OD 0,405 inch; ID 0,269 inch
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3.3 Target Produksi
Dalam menyusun rencana produksi secara garis besar ada dua hal
yang perlu diperhatikan, yaitu faktor eksternal dan faktor internal. Faktor
eksternal adalah faktor yang menyangkut kemampuan pasar terhadap jumlah
produk yang dihasilkan, sedangkan faktor internal adalah kemampuan pabrik.
1. Kemampuan Pasar
Dapat dibagi menjadi 2 kemungkinan, yaitu :
a. Kemampuan pasar lebih besar dibandingkan kemampuan pabrik,
maka rencana produksi disusun secara maksimal.
b. Kemampuan pasar lebih kecil dibandingkan kemampuan pabrik.

Oleh karena itu perlu dicari alternatif untuk menyusun rencana

produksi, misalnya :

1) Rencana produksi sesuai dengan kemampuan pasar atau
produksi diturunkan sesuai kemampuan pasar dengan
mempertimbangkan untung dan rugi.

2) Rencana produksi tetap dengan mempertimbangkan bahwa
kelebihan produksi disimpan dan dipasarkan tahun
berikutnya.

3) Mencari daerah pemasaran.
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2. Kemampuan Pabrik

Pada umunya pabrik ditentukan oleh beberapa faktor, antara lain :

a. Material (bahan baku)
Dengan pemakaian material yang memenuhi kualitas dan
kuantitas maka akan tercapai target produksi yang diinginkan.

b. Manusia (tenaga kerja)
Kurang terampilnya tenaga kerja akan menimbulkan kerugian
pabrik, untuk itu perlu dilakukan pelatihan atau training pada
karyawan agar keterampilannya meningkat.

c. Mesin (peralatan)
Ada dua hal yang mempengaruhi keandalan dan kemampuan
mesin, yaitu jam kerja mesin efektif dan kemampuan mesin. Jam
kerja efektif adalah kemampuan suatu alat untuk beroperasi pada
kapasitas yang diinginkan pada periode tertentu. Kemampuan

mesin adalah kemampuan suatu alat dalam proses produksi.
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BAB IV

PERANCANGAN PABRIK
4.1 Lokasi Pabrik

Ketepatan pemilihan lokasi suatu pabrik harus direncanakan dengan baik dan
tepat. Lokasi pabrik sangat menentukan kelayakan ekonomis pabrik setelah
beroperasi. Untuk itu pemilihan lokasi yang tepat sangat diperlukan sejak tahap
perancangan dengan memperhatikan berbagai macam pertimbangan. Pertimbangan
utama yaitu lokasi yang dipilih harus memberikan biaya produksi dan distribusi yang
minimum, dengan tetap memperhatikan ketersediaan tempat untuk pengembangan
pabrik dan kondisi yang aman untuk operasi pabrik (Peters and Timmerhaus, 1981).
Kemudahan dalam pengoperasian pabrik dan perencanaan di masa depan merupakan
faktor — faktor yang perlu mendapat perhatian dalam penetapan lokasi suatu pabrik.
Hal tersebut menyangkut faktor produksi dan distribusi dari produk yang dihasilkan.
Lokasi pabrik harus menjamin biaya transportasi dan produksi yang seminimal
mungkin, disamping beberapa faktor lain yang mesti dipertimbangkan misalnya
pengadaan bahan baku, utilitas, dan lain — lain. Oleh karena itu pemilihan dan
penentuan lokasi pabrik yang tepat merupakan salah satu faktor yang sangat penting
dalam suatu perencanaan pabrik.

Berdasarkan pertimbangan diatas, maka ditentukan rencana pendirian pabrik

butil asetat dengan kapsitas 22.000 ton/tahun ini berlokasi di daerah Tuban Jawa

59
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Timur. Faktor — faktor yang menjadi dasar pertimbangan dalam menentukan lokasi pabrik

adalah sebagai berikut :

411 Bahan baku
Ketersediaan bahan baku merupakan salah satu variabel yang penting dalam
pemilihan lokasi suatu pabrik. Pabrik harus didirikan pada suatu daerah dimana
bahan baku mudah diperoleh atau tersedianya sarana transportasi yang memadai.
Bahan baku asam asetat diperoleh dari PT. Aciditama, Karanganyar; butanol dari
PT. Petro Oxo Nusantara, Gresik; asam sulfat dari PT. Petrokimia Gresik dan

natrium hidroksida dari PT. Industri Soda Indonesia, Sidoarjo.

4.1.2 Pemasaran

Lokasi pabrik diusahakan cukup dekat dengan lokasi pemasaran atau paling
tidak tersedia sarana transportasi yang cukup untuk mengangkut produk ke
konsumen karena produk pabrik ini sebagian besar digunakan dalam industri. Butil
Asetat meruakan bahan intermediate, maka pemilihan lokasi di Tuban, Jawa
Timur adalah tepat, karena daerah ini dekat dengan kawasan industri. Hal ini
berarti memperpendek jarak antara pabrik butil asetat dengan pabrik-pabrik yang
membutuhkannya. Disamping itu, dekatnya lokasi pabrik dengan pelabuhan laut

Jawa Timur akan mempermudah pemasaran produk.
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4.1.3 Utilitas
Penyediaan air untuk utilitas mudah dan murah karena kawasan ini dekat
dengan sungai dan laut. Sarana yang lain seperti bahan bakar dan listrik dapat

diperoleh dengan mudah karena dekat dengan Pertamina dan PLTU.

4.1.4 Tenaga kerja

Tenaga kerja merupakan pelaku dari proses produksi. Ketersediaan tenaga kerja
yang terampil dan terdidik akan memperlancar jalannya proses produksi. Untuk
tenaga kerja yang berkualitas dan berpotensial dipenuhi dari alumni universitas
seluruh Indonesia maupun tenaga asing, sedangkan untuk tenaga operator kebawah

dapat dipenuhi dari daerah sekitar.

4.1.5 Transportasi

Sarana transportasi untuk keperluan pengangkutan bahan baku dan pemasaran
produk dapat ditempuh melalui jalur darat maupun laut. Pelabuhan dapat dijadikan
tempat berlabuh untuk kapal yang mengangkut bahan baku maupun produk. Dengan
tersedianya sarana baik darat maupun laut maka diharapkan kelancaran kegiatan
proses produksi, serta kelancaran pemasaran baik pemasaran domestik maupun

internasional
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4.2 Tata Letak Pabrik

Sistem tata letak pabrik meliputi area proses. sumber tenaga, kantor, bengkel, gudang,

unit pengolahan limbah, dan sebagainya. Hal-hal yang harus diperhatikan adalah sebagai

berikut:

1.

Alat-alat dikelompokkan dalam unit-unit alat proses, sehingga bila terjadi
kecelakaan pada suatu alat tidak akan merambat ke alat yang lain. Setiap unit
alat dikelompokkan dalam suatu blok yang dibatasi jalan.

Setiap unit minimal dapat dicapai melalui dua jalan dalam pabrik.

Jarak antara jalan dengan unit proses cukup, sehingga alat proses aman, tidak
terkena kendaraan yang melalui jalan.

Jarak antara dua peralatan cukup jauh, minimal sama dengan diameter alat yang
besar. Hal ini memudahkan dalam perawatan dan pembersihan.

Unit utilitas dan sumber tenaga ditempatkan terpisah dari alat-alat proses.
sehingga terjamin operasi yang aman.

Susunan pabrik memungkinkan distribusi air dan bahan lain secara lancar, cepat,

dan ekonomis.
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Berikut ini adalah sketsa tata letak pabrik yang dapat dilihat pada Gambar 4.1
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Gambar 4.1 Tata letak pabrik
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4.1 Tata Letak Alat Proses
Dalam perancangan tata letak peralatan proses ada beberapa hal yang perlu
diperhatikan, yaitu:
1. Aliran bahan baku dan produk
Pengaliran bahan baku dan produk yang tepat akan memberikan
keuntungan ekonomis yang besar, serta menunjang kelancaran dan
keamanan produksi. Perlu diperhatikan juga elevasi pipa, dimana untuk pipa
diatas tanah perlu dipasang pada ketinggian tiga meter atau lebih, sedangkan
untuk pemipaan pada permukaan tanah diatur sedemikian rupa sehingga
tidak mengganggu lalu lintas bekerja.
2. Aliran Udara
Aliran udara di dalam dan di sekitar area proses perlu diperhatikan
supaya lancar. Hal ini bertujuan untuk menghindari stagnasi udara pada
suatu tempat yang dapat mengakibatkan akumuliasi bahan kimia yang
berbahaya. Sehingga dapat membahayakan keselamatan pekerja, sehingga
perlu juga diperhatikan hembusan angin.
3. Cahaya
Penerangan seluruh pabrik harus memadai pada tempat-tempat proses
yang berbahaya atau beresiko tinggi.
4.  Lalu lintas manusia
Dalam hal perancangan tata letak peralatan perlu diperhatikan agar

pekerja dapat mencapai seluruh alat proses dengan cepat dan mudah. Jika
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terjadi gangguan alat proses maka harus cepat diperbaiki, selain itu
keamanan pekerja selama menjalankan tugasnya perlu diprioritaskan.
Tata letak alat proses
Dalam menempatkan alat-alat proses pada pabrik diusahakan agar
dapat menekan biaya operasi dan menjamin kelancaran dan keamanan
produkis pabrik sehingga dapat menguntungkan dari segi ekonomi.
Jarak antara alat proses
Untuk alat proses yang mempunyai suhu dan tekanan tinggi sebaiknya
dipisahkan dari alat proses yang lain. Sehingga apabila terjadi ledakan atau
kebakaran pada alat tersebut tidak membahayakan alat proses yang lain.
Tata letak alat proses harus dirancang sedemikian rupa sehingga:
1. Kelancaran proses produksi dapat terjamin
2. Dapat mengefektifkan penggunaan luas tanah
3. Biaya material handling menjadi rendah, sehingga menyebabkan
menurunnya pengeluaran untuk capital yang tidak penting
4. Jika tata letak peralatan proses sedemikian rupa sehingga urutan proses
produksi lancar, maka perusahaan tidak perlu untuk memakai alat
angkut dengan biaya yang mahal.

5. Karyawan mendapat kepuasan kerja.
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Gambar 4.2
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tata letak alat (equipment lay out) pabrik yang dapat dilihat dalam
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Gambar 4.2 Tata letak alat.



4.3 Neraca Massa
Mixer (M)
Tabel 4.1 menyajikan neraca masa pada mixer (M-01)

Tabel 4. 1 Neraca massa mixer (M-01)
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. KELUAR
MASUK (kg/jam -
Komponen (kgfjam) (kg/jam)
arus 1 Arus 2 Arus 3
C4HyOH 1847,272 0,000 1847,272
CH3COOH 0,000 1561,327 1561,327
H,O 92,828 31,864 124,692
TOTAL 3533,291 3533,291
Reaktor (R)
Tabel 4.3 menyajikan neraca masa pada reaktor (R)
Tabel 4. 2 Neraca massa reaktor (R-01)
i KELUAR
MASUK (kg/jam .
Komponen (kg/jam) (kg/jam)
arus 3 Arus 4 Arus 10 Arus 5
C4H,OH 1847,272 0,000 463,491 500,665
H,SO, 0,000 52,737 0 52,737
CH3;COOH 1561,327 0,000 0 93,680
H.O 124,692 1,076 0 566,062
CH3COOC4Hq 0,000 0,000 146,199 2983,650
TOTAL 4196,794 4196,794




Netralizer (N)

Tabel 4.4 menyajikan neraca masa pada netralizer (N)

Tabel 4. 3 Neraca massa netralizer (N)
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Komponen MASUK (kg/jam) KELUAR (kg/jam)
Arus 5 Arus 6 Arus 7
C4H,OH 500,665 0,000 500,665
NaOH 0,000 43,051 0,000
CH3;COOH 93,680 0,000 93,680
H,O 566,062 43,051 628,486
CH3COO C4Hg 2983,650 0,000 2983,650
H2504 52,737 0,000 0,000
Na,SO4 0,000 0,000 76,415
TOTAL 4282,896 4282,896
Decanter (DC)
Tabel 4.5 menyajikan neraca masa pada Decanter (DC)
Tabel 4. 4 Neraca massa decanter (DC)
Komponen MASUK (kg/jam) KELUAR (kg/jam)
Arus 7 Arus 8 Arus 9
C4HoOH 500,665 100,133 400,532
CH3COOH 93,680 93,680 0,000
H,0 628,486 439,940 188,546
CH3COOC4Hy 2983,650 59,673 2923,977
Na SOy 76,415 76,415 0,000
TOTAL 4282,896 4282,896
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Menara Distilasi (MD-01)
Tabel 4.6 menyajikan neraca masa pada Menara Destilasi (MD-01)

Tabel 4. 5 Neraca massa menara ditilasi (MD-01)

MASUK (kg/jam) KELUAR (kg/jam)
Komponen
Arus 9 Arus 10 Arus 11
C4HoOH 400,532 172,000 228,532
H.0 188,546 184,775 3,771

CH3COOC4Hq 2923,977 58,480 2865,497
415,254 3097,801

TOTAL 3513,055

3513,055

Menara Distilasi (MD-02)

Tabel 4.7 menyajikan neraca masa pada Menara Destilasi (MD-02)

Tabel 4. 7 Neraca massa menara ditilasi (MD-02)

MASUK
. KELUAR (kg/jam
’ (ke/jam) (kg/jam)
omponen
Arus 11 Arus 12 Arus 13
C4HyOH 228,532 143,000 85,532
H,O 3,771 3,695 0,075
CH3COOC4Hq 2865,497 85,965 2779,533
232,660 2865,140
TOTAL 3097,801
3097,801
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4.4 Neraca Energi
Mixer (M-01)
Tabel 4.8 menyajikan neraca energi pada Mixer (M)

Tabel 4. 8 Neraca energi Mixer(M)

Input Output
Komponen
Q (kJ/jam) Q (kJ/jam)
C4H,OH 299.742,23 299.742,23
H,0 39.260,44 39.260,44
CH3;COOH 251.049,47 251.049,47
TOTAL 590.052,14 59.0052,14
Reaktor (R)
Tabel 4.9 menyajikan neraca energi pada Reaktor (R)
Tabel 4. 9 Neraca energi reaktor
Panas Masuk (kJ/jam) Panas
Komponen Keluar
AH; AH; AH3 (kJ/jam)
C4H,OH 311.661,10 - 88.061,09 95.123,99
CH3;COOH 261.867,80 - - 15.712.07
H,0 39.096,28 337,45 - 177.485,29
H,SO, - 5848,81 - 5.848,82
CH3COO0CHyg - - 14.277,47 | 291.377,06
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Reaksi - - -
609.387,69
Tabel lanjutan Tabel 4.9 neraca energi reaktor
Pendingin - - - 473.784,88
612.625,197 | 6.186,27 | 102.338,56
Total 721150.035
721.150,03
Netralizer (N)
Tabel 4.10 menyajikan neraca energi pada Netralizer (N)
Tabel 4. 10 Neraca energi netralizer (N)
Input (kJ/jam) Output
Komponen
AH; AH> Q (kJ/Jam)
C4HsOH 16.362,72 - 1.636.272.315
CH3;COOH 3.039,10 - 3.039.100.822
H.O 35.573,41 | 9.782.511.511 | 6.258.252.274
H,SO4 1.138,52 - -
CH3COOC4Hy | 88,777.44 - 2.909.537.081
NaOH - 1.231.354.383 -
Na,SO4 - - 1.138.519.148
Reaksi 2.289.718.311 274.936.58
Total 387.154,82 387.154,82
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Decanter (D-01)
Tabel 4.11 menyajikan neraca energi pada Netralizer (N)

Tabel 4. 11 Neraca energi decanter (DC)

Input Output
omponen Arus 7 (kJ/jam) | Arus 8 (kJ/jam) (%r/lfzrg)
CH3COO0C4Hyg 10.882,934 2.176,586
CH3;COOH 2.020,174 2.020,173 57.843,052
C,HsOH 26.348,831 18.444,182 8.706,347
H,0 59.023,523 1.180,470 7.904,649
Na,SO4 1.241,104 1.241,104
Total 99516,566 99516,566

Menara Distilasi (MD-01)

Tabel 4.12 menyajikan neraca energi pada Menara Destilasi (MD-01)

Tabel 4. 12 Neraca energi menara distilasi (MD-01)

Input o Output
Komponen estilat Bottom
H, kd/kmol H, kd/kmol H, kd/kmol
CH3COOC,Hq 13.415,412 1364,931 -
C4H100 2.007,956 5789,337 -
H,0 1.741,629 | 28060,638 19.295,052
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Total 17.164,998 | 35.214,907 19.295,052

mol/jam 41,094 41,094 28,001
Lanjutan tabel 4.12

mol*H 705379,51 | 1447123,626 540267,9285

Qr 3.096.292,40 -

Qc - 1.765.768,197

TOTAL 3.801.671,92 3.801.671,9

Menara Distilasi (MD-02)

Tabel 4.13 menyajikan neraca energi pada Menara Destilasi (MD-02)

Tabel 4. 13 Neraca energi menara distilasi (MD-02)

Output
Input -
Komponen Destilat bottom
H, kJ/kmol H, kJ/kmol H, kJ/kmol
CH3COOC4Hq 21.760,00 9.178,54 -
C4H100 1.894,93 22.018,20 -
H,O 57,28 2.567,28 23.525,99
Total 23.712,21 33.764,03 23.525,99
mol/jam 28,00 28,00 25,12
mol*H 663.949,88 945.404,05 591.008,71
Qr 2.038.133,48 -
Qc - 1.145.780,39




TOTAL

2.702.083,36
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2.702.083,36

Heater (HE-01)

Tabel 4.14 menyajikan neraca energi pada Heatet (HE-01)

Tabel 4.14 Neraca energi heater (HE-01)

Input Output
Keterangan Jumlah (kJ/jam) | Keterangan 2&5”/1.?;)
E;g'ﬁ' umpan 46.102,70 Egltj;f' umpan | 716.110,88
Jumlah steam 670.008,18 | - -
Jumlah 716.110,88 | Jumlah 716.110,88
Heater (HE-02)
Tabel 4.15 menyajikan neraca energi pada Heater (HE-02)
Tabel 4. 15 Neraca energi heater (HE-02)
Input Output
Keterangan EEET/}?;) Keterangan Jumlah (kJ/jam)
Err:p?;?li masuk 24.997,46 E:Itjgl?i e 35.373,02
Jumlah steam 10.375,561 | - -
Jumlah 35.373,0234 | Jumlah 35.373,0234




Cooler ( CL-01)

Tabel 4.16 menyajikan neraca energi pada cooler (CL-01)

Tabel 4. 16 Neraca energi cooler (CL-01)
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Input Output
Keterangan 2&\%'{3?]) Keterangan \(]EJm/j?rZ)
Entalpi 141.702,45 | EM@IPE - umpan g6 457 805
umpan masuk . keluar ’
Air pendingin 75.574,648
Jumlah 141.702,45 | Jumlah 141.702,453
Cooler (CL-02)
Tabel 4.17 menyajikan neraca energi pada cooler (CL-02)
Tabel 4. 17 Neraca energi cooler (CL-02)
Masuk Keluar
Keterangan ‘(leJm/JIZ?m Keterangan glsz/}er]r])
Er?]tg;‘;' o | 78738203 | FIPLUmPAN T 665 g
Air pendingin 64.869,320
Jumlah 75.735,203 | Jumlah 75.735,203
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Cooler (CL-03)
Tabel 4.18 menyajikan neraca energi pada cooler (CL-03)

Tabel 4.18 Neraca energi cooler (CL-03)

Input Output
Keterangan Jumlah (kJ/jam) | Keterangan Jumlah (kJ/jam)
Entalpi 127,504,836 | CNtalpi umpan 11.873,064
umpan masuk keluar
Air pendingin 115.631,773
Jumlah 127.504,836 | Jumlah 127.504,836

4.5 Utilitas

Untuk mendukung proses dalam suatu pabrik diperlukan penunjang yang
penting demi kelancaran jalannya proses produksi. Sarana penunjang merupakan
sarana lain yang diperlukan selain bahan baku dan bahan pembantu agar proses
produksi dapat berjalan sesuai yang diinginkan.

Fungsi unit pendukung adalah menyediakan bahan baku dan penunjang untuk
kebutuhan steam produksi di seluruh pabrik yang meliputi laboraaturium, pengadaan

dan penjernihan air, tenaga listrik, udara tekan dan udara pabrik, serta bahan bakar.
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4.5.1 Unit Pengolahan Air
Penggunaan air:
» Air untuk pendingin
» Air untuk steam
» Air untuk proses
» Air untuk rumah tangga dan kantor
Kebutuhan air meliputi air pendingin, air umpan boiler dan air untuk
keperluan kantor dan rumah tangga, air untuk pemadam kebakaran dan air
cadangan. Air diperoleh dari air sungai terdekat dengan lokasi pabrik yang
kemudian diolah terlebih dahulu sehingga memenuhi persyaratan. Secara
sederhana pengolahan air meliputi pengendapan. penggumpalan. penyaringan.
demineralisasi. dan deaerasi. Air yang telah digunakan sebagai air pendingin
proses dan kondensat dapat di-recycle guna menghemat air, sehingga jumlah air

yang diperlukan sebagai berikut:

» Air Air sanitasi & keperluan umum = 1.979 kg/jam
» Air untuk pembangkit steam proses = 2.813,1 kg/jam
» Air proses pendingin = 185.583,88 kg/jam

Total kebutuhan air secara keseluruhan = 190.376,22 kg/jam

4.5.2 Spesifikasi Alat-alat Utilitas
Kebutuhan steam untuk penguapan di vaporizer dan reboiler.

Kebutuhan steam ini dipenuhi oleh boiler utilitas. Sebelum masuk boiler air
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harus dihilangkan kesadahannya. Karena air yang sadah akan menimbulkan
kerak di dalam boiler.
a) Bak Penampung dan Pengendap Awal (BU-01)
Fungsi: Mengendapkan kotoran kasar dalam air yang berasal dari sungai
dengan volume 190.538 m? jam. Pengendapan terjadi karena gravitasi
dengan waktu tinggal 24 jam.
Tipe: Bak beton persegi panjang
Dimensi bak:
» Panjang =28 m
» Lebar =14m
» Tinggi =6,7m

Jumlah: 1 unit

b) Premix Tank (TU-01)
Fungsi: menggumpalkan suspensi yang tidak mengendap pada bak
pengendapan awal dengan menambahkan alum 5% dan CaOH 5%.
Tipe: Tangki Silinder Berpengaduk
Dimensi Tangki:

» Diameter= 15m

» Tinggi=15 m

Spesifikasi Pengaduk:

» Tipe: Turbine dengan 6 blades.
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» Power : motor standar 2.5Hp, 220 V, 50 Hz, 3 fase

Jumlah: 1 unit

c) Clarifier (CL-01)
Fungsi: Menggumpalkan dan mengendapkan kotoran yang ada pada air
dari TU-01.

Dimensi Clarifier:

> Diameter :5m
> Kedalaman :2,5m
» Tinggi Cone :15m

d) Sand Filter (FU)
Fungsi: Menyaring kotoran - kotoran yang telah menggumpal yang ada
dalam air. Hasil yang diinginkan keluar alat ini:
» Tinggi tumpukan pasir total : 4 m
> Luas kolom ;2,5 m?
» Diameter 12m
Regenerasi dilakukan setiap hari dengan cara back washing umumnya

setelah pressure drop mencapai 1 atm.

e) Bak Penampung Sementara (BU-02)
Fungsi: Menampung sementara air yang hasil dari pemurnian di sand

filter
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Jenis: Bak persegi yang diperkuat dengan beton bertulang.
Volume air yang ditampung: 25.2438 m®
Ukuran bak:

» Panjang bak :5m

> Kedalamanbak :1,5m

> Lebar bak :5m

f) Tangki Larutan Kaporit

Fungsi: Tangki kaporit berfungsi sebagai desinfektan, membunuh
bakteri dan memecah zat-zat organic yang berbentuk koloid yang susah
diikat oleh alum.

Alat: tangka silinder berpengaduk.

Jumlah kaporit yang dibutuhkan: 0.0148 kg/jam.
Dimensi tangki:

» Diameter : 1.m

» Tinggi : 1.5m
Spesifikasi Pengaduk :

» Daya: 0.5 HP
» Jenis pengaduk: Turbin dengan 6 blade.

g) Bak Penampungan Sementara (BU-03)



Fungsi: menampung air untuk kebutuhan proses air pendingin.

Volume tangki: 185.5839 m*
Maka ukuran tangki:

> Lebar :7.5m
» Tinggi t2m
> Lebar :7.5m

h) Kation exchanger (KEU)
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Fungsi: Menghilangkan mineral kation seperti : Ca**, Mg®*, Na', K,

Fe?*, AI**, Mn?* digunakan resin jenis C - 300 dengan notasi RH..

Untuk regenerasi resin ini digunakan larutan (NaCl )2 %.

Persamaan reaksi di Kation Exchanger:
2NaCl + RH, —— > RNa; + 2 HCI
CaCO3; + RH, ——— RCa + H,COs3
BaCl, + RH, ——» RBa + 2 HCI

- Regenerasi:

RNa, + H,SO; —» RH, + Na2S0,

RCa + H,SO, — RH; + CaSO,
RBa + H2804 — RH, + BaSO4
Hasil yang diinginkan dari alat ini:

> pH32-33



» Free mineral acid 50 — 70 ppm

Dimensi tangka kation exchanger:

> Diameter :0,5m

» Tinggi :1,5m

1) Anion Exchanger (AEU)
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Fungsi: Menghilangkan mineral anion seperti : SO,*, CI, SO5*, S?,

HCO*, COs?%, SiOs* maka digunakan resin jenis C - 500P dengan notasi

R(OH),, sedangkan untuk regenerasinya digunakan larutan NaOH 4 %.

Persamaan reaksi di Anion Exchanger:

- Softening :

R(OH), + 2HCI ——
R(OH), + H2SO, —*
R(OH), + H2CO; —
- Regenerasi:

RCl, + 2NaOH ——»
RSO, + 2NaOH ——
RCO; + 2NaOH ——
Hasil yang diinginkan:

> pH83-93

> silika<0,1 ppm

RCl, + 2 H,0
RSO, + 2 H,O

RCO; + 2 H,O

R(OH), + 2 NaCl
R(OH)Z + 2 Na,SO,

R(OH)Z + 2 Na,COs3
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Dimensi Anion Exhanger:

> Kapasitas : 0,6752 m%/jam

> Diameter : 0,2653 m

>

Tinggi: 1,5m

j)Hidrazin

Fungsi: Menghilangkan sisa-sisa gas yang terlarut terutama oksigen

sehingga tidak terjadi korosi pada boiler.

Kadar

Kebutuhan hidrazin

k) Deaerator

5 ppm

- 0.0028 kg/jam

Fungsi: Melepaskan gas-gas yang terlarut dalam air seperti O,, CO, dan

lain — lain. Hasil yang diinginkan:

>

v V VYV VvV 'V

pH 9,0 -9,6
Kekeruhan <0,1 ppm

Tipe : Rascing ring
Jenis : Stone ware
Diameter :0,5m
Tinggi '2m

I) Tangki NaH,PO,
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Fungsi: Mencegah timbulnya kerak di boiler dengan kadar 12-17 ppm.

Kebutuhan 0.0084 kg/jam.
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m) Tangki air umpan boiler

Fungsi: Menampung air umpan boiler sebagai pembuat steam di dalam
boiler. Kedalaman tangki ini ditambahkan hidrasin dan NaH,PO, untuk
mencegah terjadinya korosi dan kerak dalam boiler.

Dimensi tangki:

> Volume :20m
» Diameter :15m
> Tinggi $1,7m

n) Boiler (BLU)
Fungsi: Membuat steam jenuh pada suhu 135°C dan tekanan 1 atm.
Yang akan disalurkan ke heat exchanger dan reboiler di pabrik. Jumlah
steam di butuhkan adalah 2.813,17 kg/ jam. Bahan bakar dibutuhkan
283.294 kg/jam.
Dimensi Boiler

> Luas perpindahan panas: 265.0445 m?

» Jumlah tube: 546 tube

» Spesifikasi tube: OD: 1in, ID: 0.834in, L: 20ft

0) Tangki bahan bakar
Fungsi: Menyimpan bahan bakaruntuk persediaan 1 Minggu sebagai
bahan bakar boiler.

> Tipe alat - tangki silinder vertical
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> Volume :58,878.379 It
> Diameter 42m
> Tinggi 24,2m

p) Cooling tower
Fungsi: Mendinginkan kembali air pendingin yang telah dipergunakan
untuk disirkulasi kembali sebanyak 222700.662 kg/jam.
Type alat: Deck tower
Dimensi Cooling Tower:
» Tinggi:11m
» Diameter : 4,21m
> Luas area: 4,21 m?

Jumlah: 1

g) Condensor
Fungsi : Mengembunkan steam dari alat-alat proses agar dapat
digunakan kembali. Dengan volume air masuk 2813.171 kg/jam dengan

beban panas sebesar 5862005.186 Btu/jam.
Tipe alat: Shell and Tube
Dimensi condenser:

> Luas transfer panas: 337.129ft?
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» Detail tube:
SHELL TUBE

ID, in =25 Nt =92

B, in =5 L, ft =14

Passes =1 OD, in =1.0000
BWG =16
a", ft2/ft =0.2618
pitch, in =1.25
Passes =1

45.3 Laboraturium

Kualitas merupakan salah satu daya tarik konsumen terhadap suatu
produksi . Oleh karena itu mempertahankan mutu suatu produk meruakan salah
satu yang terpenting Yyang memerlukan perhatian khusus dari perusahaan .
Menyadari pentingnya kualitas tersebut, maka pabrik butil asetat membentuk
bagian yang bertugas mengendalikan mutu tersebut yaitu seksi jaminan
mutu,seksi pengendalian proses yang bertugas dalam ruang Central Control

Room, dan seksi bidang penelitian.

4.5.4 Kebutuhan Bahan Bakar
Bahan bakar diperlukan untuk pembakaran di boiler digunakan fuel oil
grade no.4. Bahan bakar yang digunakan pada generator adalah solar Industrial

Diesel Oil (IDO). Kedua bahan bakar tersebut diperoleh dari pertamina.
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455 Kebutuhan Udara Tekan

Udara tekan pada pabrik digunakan untuk menggerakkan katup pada
sistem udara control. Udara lingkungan sebelum digunakan sebagai udara tekan
disaring terlebih dahulu dengan filter udara dan diturunkan kelembabannya
dengan melewatkan pada tumukan silika gel. Udara kering kemudian ditekan

dengan kompresor sampai tekanan P = 1 atm.

456 Kebutuhan Energi Listrik

Energi listrik diperlukan untuk penggerak alat proses, alat utilitas,
instrumentasi, penerangan, dan alat-alat control.Rincian kebutuhan listrik
adalah sebagai berikut:

1. Kebutuhan listrik untuk alat proses

Tabel 4.9 menyajikan kebutuhan listrik pada alat proses

Nama Alat Power pompa (Hp)
Pompa-01 0,05
Pompa-02 0,05
Pompa-03 0,05
Pompa-04 0,50
Pompa-05 0,13

Pompa-06 1,00



listrik
proses
sehingga
yang
12.8241

2.

Pompa-07
Pompa-08
Pompa-09
Pompa-10
Pompa-11
Pompa-12
Pompa-13
Pompa-14
Pompa-15
Pompa-16
Pompa-17
Pompa-18
Pompa-19
Pompa-20
Mixer

Netralizer

Reaktor

Kebutuhan listrik untuk alat utilitas

0,05

1,00

0,05

0,05

1,00

0,05

1,00

0,05

0,5

0,05

0,05

0,50

1,00

5.00

89

0,05
1,00

1,00

Total
untuk alat
sebesar 15.85 hp
jumlah listrik
dibutuhkan
Kw

Total kebutuhan listrik pada utilitas tersaji pada table dibawah ini

Nama Alat

Power Alat (hp)



PU-01

PU-02

PU-03

PU-04

PU-05

PU-06

PU-07

PU-08

PU-09

PU-10

PU-11

PU-12

TU-01

TU-02

CTU

KU

7,50

10,00

2,50

4,00

2,50

15,00

0,25

2,50

0,17

0,13

0,17

0,13

2,50

0,50

0,30

2,00

90
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Total listrik untuk alat utilitas sebesar 52.84 hp. Ditambah dengan
kebutuhan listrik alat proses berjumlah 68.68 hp, dengan variable keamanan
sebesar 20% didapatkan kebutuhan total sebesar 82.42.61 hp. Kebutuhan listrik
keperluan lain seperti alat-alat control dan instrumentasi sebesar 4.121 hp.
Untuik kebutuhan listrik laboratorium, rumah tangga, perkantoran, penerangan,
dan lain-lain sebesar 20.607 hp . dengan factor daya 80% jadi total kebutuhan
listrik adalah 133.942 hp = 79.937 kVa. Energi utama diperoleh dari listrik PLN
dengan kekuatan 300 kVa. Sebagai cadangan digunakan generator listrik
dengan daya 220 kVa dengan bahan bakar diesel oil. Pada gambar 4.4

menjelaskan tentang skema unit pengolahan air untuk keperluan pendingin

Berikut ini adalah diagram pengolahan ar pada unit utilitas untuk kebutuhan

pendingin di tunjukkan pada gambar 4.4 i
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Berikut ini adalah diagram pengolahan ar pada unit utilitas untuk kebutuhan

domestik di tunjukkan pada gambar 4.4

Gambar 4.3 Skema unit pengolahan air untuk keperluan pendingin
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Gambar 4.4 Skema unit pengolahan ai

steam di tunjukkan pada gambar 4.4



4.6 Organisasi Perusahaan

4.6.1 Bentuk Umum Perusahaan

Bentuk Perusahaan
Lapangan Produksi
Kapasitas

Status Pemodalan
Lokasi

Tahun Pendirian

4.6.2 Bentuk Perusahaan

: Perseroan Terbatas (PT)

: Butil Asetat (CH3;COOCHYy)
: 22.000 ton/tahun

: Penjualan Saham

: Tuban. Jawa timur

12021
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Bentuk perusahaan yang dipilih adalah Perseroan Terbatas (PT) yang

berbentuk badan hukum. Badan hukum ini berbentuk perseroan sebab modal

badan hukum terdiri dari saham-saham.Perseroan terbatas harus didirikan

memakai akta autentik. Bentuk perusahaan ini dipimpin oleh direksi yang terdiri

dari seorang direktur utama dan dibantu oleh manajer-manajer.

Direktur dipilih oleh rapat umum anggota yang dipilih menjadi direktur

tidak selalu orang yang memiliki saham, dapat juga orang lain. Pekerjaan

direksi sehari-hari diawasi oleh rapat umum para pemilik saham. Dewan

komisaris berhak mengadakan pemeriksaan sendiri atau dibantu akuntan pabrik

apabila perusahaan tidak berjalan sebagaimana mestinya. Direksi dan komisaris

dipilih kembali oleh rapat umum pemilik saham setelah masa jabatan habis.
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Kekuasaan tertinggi dalam perseroan terbatas adalah rapat umum para pemilik
saham yang biasanya dilakukan satu tahun sekali.

Modal perusahaan diperoleh dari penjualan saham-saham dan apabila
perusahaan rugi maka pemilik saham hanya akan kehilangan modalnya saja dan
tidak menyinggung harta kekayaan pribadi untuk melunasi hutang-hutangnya.
Pemilihan bentuk Perseroan Terbatas ini didasarkan pada ketentuan-ketentuan
sebagai berikut:

a.Mudah mendapat modal dengan cara menjual saham

b. Tanggung jawab terbatas pada pemegang saham, dimana kekayaan
perusahaan terpisah dari kekayaan pemegang saham

c.Pemilik dan pengurus terpisah satu dengan yang lain, dimana pemilik
Perseroan Terbatas adalah pemegang saham, sedangkan pengurus
adalah direksi. Oleh karena itu pengurus dan pengusaha P.T harus
dipilih orang-orang yang cakap dalam bidangnya.

d. Kehidupan Perseroan Terbatas lebih terjamin, tidak terpengaruh oleh
kepentingan atau berhentinya seorang pemegang saham, direksi, atau
karyawan.

e.Efisiensi dalam manajemen.

f. Merupakan badan usaha yang memiliki kekayaan tersendiri yang

terpisah dari kekayaan pribadi
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4.6.3 Sistem Organisasi

Struktur organisasi perusahaan

Untuk memperlancar jalannya perusahaan, perlu dibuat struktur
organisasi perusahaan sehingga pembagian tugas dan wewenang dari karyawan
dapat dilaksanakan dengan baik. Jenjang jabatan organisasi perusahaan adalah
sebagai berikut :

. Direktur Utama

Direktur Bidang
. Kepala Bagian
" Kepala Seksi
. Kepala Shift
" Pegawai/Operator
Masing-masing fungsi mempunyai wewenang dan tugas yang berbeda
sesuai dengan bidangnya. Semakin ke atas jabatan yang diduduki, maka
semakin luas pula tugas dan wewenang yang dimiliki. Tanggung jawab, tugas
serta wewenang tertinggi terletak pada pucuk pimpinan yang terdiri dari
Direktur Utama dan Direktur Bidang yang disebut Dewan Direksi.
Dalam struktur organisasi perusahaan, setiap bawahan hanya mempunyai
satu garis tanggung jawab kepada atasannya dan setiap atasan hanya memiliki
satu garis komando kepada bawahannya. Struktur organisasi perusahaan

disajikan dalam bentuk diagram pada gambar 4.7
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Pimpinan perusahaan terdiri atas :

1. Direktur Utama

Tugas

Pendidikan

Jumlah

: Melaksanakan fungsi pimpinan tertinggi perusahaan,
memimpin semua kegiatan pabrik secara keseluruhan,
dan bertanggung jawab terhadap kelangsungan pabrik.

. Sarjana Teknik Kimia (minimal S-2)

: 1orang

2. Direktur Teknik dan Produksi

Tugas

Pendidikan

Jumlah

: Memimpin pelaksanaan kegiatan pabrik yang

berhubungan dengan bidang teknik , produksi,
pengembangan, pemeliharaan peralatan dan

laboratorium.

. Sarjana Teknik Kimia (minimal S-1)

: 1orang

3. Direktur Keuangan dan Administrasi

Tugas

Pendidikan

Jumlah

. Bertanggung jawab terhadap masalah-masalah pabrik

yang berhubungan dengan administrasi, keuangan,

hubungan masyarakat, dan hal umum lainnya.

. Sarjana Ekonomi/Hukum/Psikologi (minimal S-1)

: 1orang

Direktur Teknik dan Produksi dibantu oleh 3 orang Kepala Bagian :

1. Kepala Bagian Teknik, Listrik dan Instrumentasi

Tugas

. Bertanggung jawab terhadap pengelolaan pabrik secara
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teknis yang meliputi pemeliharaan alat, bengkel, gudang,
dan perlengkapannya.
Pendidikan : Sarjana Teknik Mesin /Teknik Elektro
Jumlah : 1orang
Kepala Bagian Teknik membawahi 2 Kepala Seksi, yaitu :
a.  Kepala Seksi Gudang dan Perlengkapannya
b.  Kepala Seksi Pemeliharaan dan Bengkel
2. Kepala Bagian Produksi
Tugas . Bertanggung jawab atas jalannya operasi pabrik sehari-hari
serta menjaga kelangsungan proses produksinya.
Pendidikan : Sarjana Teknik Kimia
Jumlah : 1orang
Kepala Bagian Produksi membawahi 2 Kepala Seksi, yaitu :
a.  Kepala Seksi Proses

b.  Kepala Seksi Utilitas

3. Kepala Bagian Penelitian, Pengembangan dan Pengendalian Mutu
Tugas : Memimpin aktivitas laboratorium, pengendalian mutu,
penelitian, dan pengembangan.
Pendidikan  :  Sarjana Teknik Kimia

Jumlah : lorang
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Kepala Bagian Penelitian dan Pengembangan membawahi 2 Kepala Seksi,
yaitu :
a.  Kepala Seksi Laboratorium dan Pengendalian Mutu
b.  Kepala Seksi Penelitian dan Pengembangan
Direktur Keuangan dan Administrasi dibantu oleh 3 Kepala Bagian, yaitu :
1. Kepala Bagian Keuangan dan Pemasaran
Tugas : Memimpin pengelolaan bidang keuangan dan
pemasaran, termasuk pembelian bahan baku, bahan
pembantu, dan penjualan hasil.
Pendidikan : Sarjana Teknik Industri/Ekonomi
Jumlah : 1 orang

Kepala Bagian Keuangan dan Pemasaran membawahi 2 Kepala Seksi, yaitu

a. Kepala Seksi Keuangan
b. Kepala Seksi Pemasaran
2. Kepala Bagian Administrasi
Tugas : Mengelola bidang administrasi pabrik, personalia,
dan tata usaha.
Pendidikan  :  Sarjana Ekonomi/Psikologi
Jumlah : lorang
Kepala Bagian Administrasi membawahi 2 Kepala Seksi, yaitu :
a. Kepala Seksi Personalia

b. Kepala Seksi Tata Usaha
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3. Kepala Bagian Umum
Tugas : Mengelola  bidang  hubungan  masyarakat,
keamanan, dan kesejahteraan karyawan.
Pendidikan  :  Sarjana Hukum/Sospol
Jumlah : lorang
Kepala Bagian Umum membawahi 2 Kepala Seksi, yaitu :
a. Kepala Seksi Humas Dan Keamanan
b. Kepala Seksi Kesehatan dan Keselamatan Kerja
Berikut adalah job description untuk jabatan Kepala Seksi dan Karyawan
dari masing-masing bagian dalam perusahaan
1. Kepala Seksi Proses
Tugas : Memimpin langsung serta memantau kelancaran proses
produksi
Pendidikan  : Sarjana Teknik Kimia / Teknik Mesin
Jumlah : 1orang
Bawahan . 4 orang kepala shift (D3 Teknik Kimia)
12 orang operator DCS (D3 Teknik Kimia/ SLTA)
20 orang field operator (STM/SLTA)
2. Kepala Seksi Utilitas
Tugas . Bertanggung jawab terhadap penyediaan air, steam, bahan
bakar, dan udara tekan baik untuk proses maupun
instrumentasi

Pendidikan  : Sarjana Teknik Kimia / Teknik Mesin
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Jumlah : 1orang

Bawahan . 4 orang kepala shift (D3 Teknik Mesin)
8 orang operator DCS (D3 Teknik Kimia/ SLTA)
21 orang field operator (STM/SLTA)

. Kepala Seksi Pemeliharaan dan Bengkel

Tugas . Bertanggung jawab terhadap kegiatan perawatan dan
penggantian alat-alat serta fasilitas pendukungnya

Pendidikan  : Sarjana Teknik Kimia / Teknik Mesin

Jumlah : 1orang

Bawahan : 4 orang operator (STM Mesin)

. Kepala Seksi Listrik dan Instrumentasi

Tugas : Bertanggung jawab terhadap penyediaan listrik serta alat-
alat instrumentasi

Pendidikan  : Sarjana Teknik Elektro/ Kimia / Mesin

Jumlah : 1orang

Bawahan : 4 orang operator (STM Listrik)

Kepala Seksi Penelitian dan Pengembangan

Tugas : Mengkoordinir  kegiatan yang berhubungan dengan
peningkatan produksi dan efisiensi proses secara
keseluruhan

Pendidikan  : Sarjana Teknik Kimia

Jumlah : 1orang

Bawahan . 6 orang operator (S1 Teknik Kimia / Elektro/ Mesin)
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6. Kepala Seksi Laboratorium dan Pengendalian Mutu
Tugas : Menyelenggarakan  pemantauan  hasil  (mutu) dan
pengolahan limbah
Pendidikan  : Sarjana Teknik Kimia
Jumlah : 1orang
Bawahan : 8 orang operator (D3 MIPA / Analitik)
7. Kepala Seksi Keuangan
Tugas : Bertanggung jawab terhadap pembukuan serta hal-hal yang
berkaitan dengan keuangan perusahaan
Pendidikan: Sarjana Ekonomi / Akuntansi
Jumlah : 1orang
Bawahan : 4 orang staff (D3 Ekonomi / Akuntansi)
8. Kepala Seksi Pemasaran
Tugas : Mengkoordinasi  kegiatan ~ pemasaran  produk dan
pengadaan bahan baku pabrik
Pendidikan  : Sarjana Teknik Industri/Ekonomi
Jumlah : 1orang

Bawahan . 4 orang staff (D3 Ekonomi / Akuntansi)
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9. Kepala Seksi Tata Usaha

10.

11.

Tugas

Pendidikan
Jumlah

Bawahan

Bertanggung jawab terhadap kegiatan yang berhubungan

dengan rumah tangga perusahaan serta tata usaha kantor

. Sarjana Hukum / Ekonomi
: 1orang

. 4 orang staff (D3 Manajemen Perusahaan)

Kepala Seksi Personalia

Tugas

Pendidikan
Jumlah

Bawahan

: Mengkoordinasi  kegiatan yang berhubungan dengan

kepegawaian

: Sarjana Hukum / Psikologi
: 1orang

: 4 orang staff (D3 Komunikasi/Psikologi)

Kepala Seksi Humas dan Keamanan

Tugas

Pendidikan
Jumlah

Bawahan

: Menyelenggarakan kegiatan yang berkaitan dengan relasi

perusahaan, pemerintah dan masyarakat serta mengawasi

langsung masalah keamanan perusahaan

. Sarjana Hukum / Psikologi / Komunikasi
: 1orang

: 2 orang staff (D3 Komunikasi)

4 orang kepala regu keamanan

16 orang satpam
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12. Kepala Seksi Kesehatan dan Keselamatan Kerja
Tugas : Bertanggungjawab terhadap masalah kesehatan karyawan
dan keluarga serta menangani masalah keselamatan kerja

dalam perusahaan

Pendidikan  : Sarjana Kedokteran Umum
Jumlah : 1orang
Bawahan . 4 orang staff (S1/D3 Hiperkes / Akper)

Karena bahan-bahan yang ada di pabrik diproses secara kimia, maka
perusahaan menetapkan dasar bagi rekrutmen operator pabrik dengan modal
pendidikan minimum adalah SLTA. Karena masing-masing operator harus
sudah memiliki bekal pengetahuan ilmu kimia yang baru diajarkan oleh
sekolah kepada siswa SLTA. Diharapkan dengan bekal ilmu pengetahuan
yang sesuai, para karyawan mulai dari tingkat operator mempunyai
kesadaran yang tinggi tentang keselamatan kerja dan mengatahui bahaya
dari bahan kimia yang dikelola oleh unit kerjanya.

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 yang bersangkutan.



Hari Libur Nasional
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Bagi karyawan harian (non-shift), hari libur nasional dianggap hari

libur. Sedangkan bagi karyawan shift, hari libur nasional tetap masuk kerja

dengan catatan hari itu diperhitungkan sebagai kerja lembur.

Kerja Lembur (Over Time)

Kerja lembur dapat dilakukan apabila ada keperluan mendesak dan

atas persetujuan kepala bagian.

4.6.4 Struktur Penggajian Karyawan

Penggajian karyawan berdasarkan tanggung jawab dan tingkat

pendidikan :
Tabel 4.19 Gaji karyawan
Jabatan Per}?r:?r:r an 1 Jumlah 0 ib%elgﬁwai/ Gghtg rt1a”
(Rp) (Rp)
Direktur utama S-1 1 50.000.000 600.000.000
Direktur S-1 2 40.000.000 960.000.000
Kepala Bagian S-1 9 25.000.000 2.700.000.000
Kepala Seksi S-1 12 12.000.000 1.728.000.000
Kepala shift S-1 24 7.000.000 2.016.000.000
Pegawai staff S-1 12 7.000.000 1.008.000.000
Pegawai staff SLTA 25 3.000.000 900.000.000
Operator D3/S1 100 4.000.000 4.800.000.000
Security SLTA 10 2.000.000 240.000.000,
Pegawai SLTA 5 2.000.000 120.000.000
Jumlah 200 152.500.000 15.216.000.000
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Rincian operator untuk tiap alat adalah sebagai berikut :

Tabel 4.20 Rincian operator

Alat Jumlah | operator/shift
Reaktor 1 1

Menara Distilasi

2

Decanter 1
HE 5
1

Kompresor

-
\'

Pompa

Boiler

Unit demineralisasi

Generator listrik

Cooling tower

Unit pengolahan air

Bongkar muat

Ruang kontrol

I | S N N I RN I R I

R I S e B )

Laboratorium

N
o

Total

4.6.5 Jam Kerja Karyawan
Pabrik butil asetat beroperasi selama 24 jam sehari dan 330 hari dalam
setahun. Jam kerja karyawan dibedakan menjadi 2, yaitu :
Sistem Non-shift (Normal Day)
Sistem ini biasanya berlaku untuk karyawan yang bekerja di kantor.
Karyawan non-shift bekerja 5 hari seminggu dan libur pada hari Sabtu,

Minggu, dan hari besar, dengan jam kerja sebagai berikut :



Hari Senin s.d. Kamis . Jam kerja
Istirahat
Hari Jumat . Jam kerja
Istirahat
Sistem Shift

: 08.00 -16.00

: 12.00 -13.00

: 08.00-16.30

: 11.30-13.00
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Sisem ini biasanya berlaku untuk karyawan yang bertugas di unit

Produksi dan Laboratorium Produksi.

Shift Operasi, dibagi tiga :

46.5.1 Shift pagi : 07.00 - 15.00
4.6.5.2 Shiftsore : 15.00 - 23.00
46.5.3 Shift malam : 23.00 -07.00

Shift Sekuriti, dibagi tiga :
i. Shift pagi : 06.00 - 14.00
ii. Shift sore : 14.00 — 22.00

iii. Shift malam : 22.00 — 06.00

Karyawan Shift terdiri atas 4 kelompok, yaitu A, B, C dan D.

Dalam satu hari kerja, hanya 3 kelompok yang masuk, sehingga ada 1

kelompok vyang libur.  Pengaturan shift berdasarkan hari. Jadwal

pembagian kerja (siklus) shift tersaji sebagai berikut :
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Tabel 4. 21 Tabel pembagian shift karyawan

1 2 3 4 5 6 7 8 |9 10|11 | 12
Pagi A A A A A A D D|D|D|D]|D
Sore C C B B B B B Bl A A|AA
Malam | D D D D C C c| cyc|cCc|B|B
Libur B B C C D D A |A| B |B|C]|C

Ol m > O
Ol m > O

> wW O O
> wW O O
W > O O
W > O O
O » O w
O > U W
O > O
O > O w
> O O w
> O O w

1 siklus terdiri dari 24 hari, dengan masing-masing grup mengalami 1
masa waktu shift selama 6 hari, dan sebelum beralih ke waktu shift yang lain

tiap-tiap grup mendapat jatah libur 2 hari.

4.7 Evaluasi Ekonomi
4.7.1 Indeks Harga
Ketentuan dipakai:
1. Pabrik direncanakan mulai dibangun tahun 2016 di daerah Tuban, Jawa
Timur. Dan beroperasi pada 2021.
2. Harga peralatan yang digunakan berdasarkan harga alat. Harga indeks

peralatan peralatan diambil dari Timmerhaus.
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Berikut adalah indeks harga peralatan dari Timmerhaus

Tabel 4.22 Index harga peralatan

Peters - Timmerhaus (1981)

Tahun Indeks
1982 315
1987 324
1988 343
1989 355
1990 357,6
1991 361,3
1992 358,2
1993 359,2
1994 368,1
1995 381,1
1996 381,7
1997 386,5
1998 389,5
1999 390,6
2000 394,1
2001 394,3
2002 390,4

Dari tabel data indeks harga diatas dapat di gambarkan grafik pada

gambar 4.8 diambil data dari tabel timmerhaus (1981)
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Gambar 4. 7 Grafik index harga

Harga Alat
Harga alat pabrik dapat ditentukan berdasarkan harga pada tahun yang

lalu dikalikan dengan Rasio Index harga. Perkiraan harga ini sangat sering

digunakan.
NX
ExX=Ey—
Ny (Peter, Timmerhaus 1981)
dimana: Ex = Harga alat pada tahun x

Ey = Harga alat pada tahun y
Nx = Index harga pada tahun x
Ny = Index harga pada tahun y
Apabila suatu alat dengan kapasitas tertentu ternyata tidak memotong

kurva spesifikasi. Maka harga alat dapat diperkirakan dengan persamaan :

Eb = Ea[c—b]"'6
Ca

Dimana : Ea = harga alat a
Eb = harga alat b
Ca = Kapasitas alat a

Cb = Kapasitas alat b



Dasar Perhitungan:
e Kapasitas produksi
e Pabrik beroprasi
e Umur alat
e Nilai kurs
e Tahun evaluasi
e Untuk buruh asing
e 1 manhour asing

e 5% tenaga asing

: 22.000 ton/tahun
: 330 hari kerja

: 10 tahun

2014

: $ 25/manhour

:1US $ = Rp. 13.000,00

: 2 manhour Indonesia

: 95% tenaga Indonesia

Tabel berikut menyajikan total Daftar harga alat proses perusahaan

Tabel 4.23 Daftar harga alat proses
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No. Alat Jumlah Harga Satuan | Harga Satuan | Harga Total
2002 $ 2016 $
1 P-01 2 4.000 4.731,08 9.462,16
2 P-02 2 4.000 4.731,08 9.462,16
3 P-03 2 2.300 2.720,37 5.440,74
4 P-04 2 2.900 3.430,03 6.860,07
5 P-05 2 2.300 2.720,37 5.440,74
6 P-06 2 4.000 4.731,08 9.462,16
7 P-07 2 2.300 2.720,37 5.440,74
8 P-08 2 4.000 4.731,08 9.462,16
9 P-09 2 4.000 4.731,08 9.462,16
10 P-10 2 2.300 2.720,37 5.440,74
11 P-11 2 4.000 4.731,08 9.462,16
12 p-12 2 2.300 2.720,37 5.440,74
13 P-13 2 4.000 4.731,08 9.462,16
14 P-14 2 3.100 3.666,59 7.333,18
15 P-15 2 2.300 2.720,37 5.440,74
16 P-16 2 4.000 4.731,08 9.462,16
17 P-17 2 2.300 2.720,37 5.440,74
18 P-18 2 2.300 2.720,37 5.440,74
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19 P-19 2 2.300 2.720,37 5.440,74
20 P-20 2 2.300 2.720,37 5.440,74
21 T-01 1 100.200 118.513,60 | 118.513,60
22 T-02 1 100.400 118.750,16 | 118.750,16
23 T-03 1 71.400 84.449,81 84.449,81
24 T-04 1 71.400 84.449,81 84.449,81
25 T-05 1 100.800 119.223,27 | 119.223,27
26 HE-01 1 1200 1.419,32 1.419,32
27 HE-02 1 1000 1.182,77 1.182,77
28 HE-03 1 5000 5.913,85 5.913,85
29 CL-01 1 1.190 1.407,50 1.407,50
30 CL-02 1 1200 1.419,32 1.419,32
31 MD-01 1 1.483.200 1.801.095 1.801.095
32 MD-02 1 1.234.200 1.600.242 1.600.242
33 CD 2 2200 2.602,10 2.602,10
34 ACC 2 350 413,97 413,97
35 RB 2 3000 3.548,31 3.548,31
36 R 1 12300 14.548,08 14.548,08
37 N 1 11000 12.376,02 12.376,02
38 M 1 12000 14.193,25 14.193,25
TOTAL 4.130.045,31

Physical plant cost

1 man hour asing = $ 25

1 man hour asing = 3 man hour Indonesia

1 man hour Indonesia Rp 20.000,00

Jumlah tenaga kerja
Asing 5%
Indonesia 95%

Nilai kurs : $1 = Rp13.000,00
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Harga alat sampai di tempat
Harga alat di tempat dihitung berdasarkan 10% dari harga alat
keseluruhan. Sehingga harga alat sampai di tempat sebesar $
4.543.049,84.
Instalasi
Biaya instalasi sebesar 11% dari harga alat proses. Sehingga
didapatkan nilai biaya isntalasi alat proses sebesar $ 454.304,98
Biaya buruh instrumentasi sebesar 32% dari harga alat proses
dengan pembagian buruh asing dan buruh lokal.
Buruh asing sebesar $ 520.385,71
Buruh lokal sebesar Rp 3.013.281.061
Pemipaan
Biaya pemipaan sebesar 49% dari biaya alat proses. Biaya
pengerjaan pemipaan dibagi menjadi menjadi buruh asing dan buruh
lokal, dihitung biaya buruh seber 37% biaya alat. Sehingga biaya
material sebesar $ 2.023.722,20. Dengan biaya buruh sebesar:
Buruh asing sebesar $ 2.100.128,04
Buruh lokal sebesar Rp 3.484.106.226
Instrumentasi
Biaya material instrumentasi sebesar 24% dari harga alat proses.
Biaya material instrumentasi sebesar $ 991.210,88. Dan biaya
pengerjaan dihitung 6% dari biaya alat proses. Dengan biaya buruh

sebesar:
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Buruh asing sebesar $ 12.390,14
Buruh local sebesar Rp. 564.990.198
e) Isolasi
Biaya material instalasi sebesar 3% dari harga alat proses.
Sehingga didapatkan nilai biaya isntalasi alat proses sebesar $
123.901. Biaya buruh isolasi sebesar 3% dari harga alat proses,
dengan pembagian buruh asing dan buruh lokal.
Buruh asing sebesar $ 10.325,11
Buruh lokal sebesar Rp 470.825.165
f) Listrik
Biaya material lisrik sebesar 7% dari harga alat proses. Biaya
material kelistrikan sebesar $ 289.103. Dan biaya pengerjaan
dihitung 5% dari biaya alat proses. Dengan biaya buruh sebesar:
Buruh asing sebesar $ 10.325,11
Buruh local sebesar Rp 470.825.165
g) Bangunan

Luas masing-masing bangunan :

i. Gedung Pertemuan = 512m

ii. Gedung Kantor Utama = 1500 m?
iii. Tempat Ibadah = 230 m?
iv. Gedung Klinik = 340 m?
v. Gedung Kantin = 256 m?

vi. Gedung Laboratorium = 400 m?2



Vii.

viii.

Xi.

Xii.

Xiii.

Xiv.

XV.

XVi.

Gedung Bengkel

Gedung Pemadam Kebakaran
Gedung Logistik

Pos Jaga

Area Parkir

Area Tangki 1

Area Tangki 2

Area Proses

Area Utilitas

Area UPL

Total bangunan

Harga bangunan rerata
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440 m?

500 m2

300 m?

85 m2

2.500 m?

1.056 m2

1.056 m2

10.000 m?

1736 m2

1736 m2

22.647 m?

= Rp. 1.800.000 /m2

Sehingga total biaya bangunan sebesar Rp 40.076.460.000

h) Tanah

Luas tanah dibutuhkan untuk pembangunan sebesar 40.330 m2.

Dengan harga tanah Rp. 350.000, /m2. Sehingga biaya total harga

tanah sebesar Rp 14.115.500.000



1) Utilitas

Daftar harga alat proses pada unit pengolahan utilitas:

Tabel 4.24 Daftar harga alat utilitas
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Harga Harga Total
No. Nama Alat Jumlah 2002, $ 2016, $ harga,$
1 | P-01 (pompa air sungai) 2 5.900,00 6.978,35 13.956,69
2 | el (pompa bak pengendap | 5 | 590000 | 697835 | 13.956,69
3 | P- 03 (pompa bak 2 | 590000 | 697835 | 13.956,69
penggumpal.)
4 | P-04 (pompa clarifier) 2 5.900,00 6.978,35 13.956,69
5 | P-05 (pompa sand filter) 2 5.900,00 6.978,35 13.956,69
6 | P-06 (pompa sanitasi) 2 5.900,00 6.978,35 13.956,69
7 | P-07 (pompa hidrant) 2 4.100,00 4.849,36 9698,72
g | P - 08 (pompa untuk air 2 | 1060000 | 12537,37 | 2.5074,73
pendingin)
9 | P-09 (pompa CT) 2 10.600,00 | 12.537,37 2.5074,73
10 | P - 10 (pompa TP air filter) 2 5.900,00 6.978,35 13.956,69
11 | P - 11 (pompa ion exchange) 2 3.100,00 3.666,59 7333,18
12 | P - 12 (pompa deaerator) 2 5.900,00 6.978,35 13.956,69
13 | P - 13 (pompa tangki alum) 2 2.100,00 2.483,82 4967,64
14 :b'u)“ (pompa tangki soda 2 2.100,00 | 248382 | 4967,64
15 | P - 15 (pompa bahan bakar) 2 4.700,00 5.559,02 11.118,04
16 | Bak penampung dan 1 3.696,67 | 4.37231 | 437231
pengendap awal
17 | Bak penggumpal 1 19.667,09 | 23.261,65 23.261,65
18 | Tangki larutan alum 1 25.500 30.160,65 30.160,65
19 | Tangki larutan soda abu 1 25.500 30.160,65 30.160,65
20 | Clarifier 1 12,16 14,38 14,38
21 | Sand Filter 1 6,73 7,96 7,96
22 | Cooling Tower 1 1.9345 22.880,70 22.880,70
23 | lon Exchange 2 0,46 0,54 1,09
24 | Deaerator 1 24.059 28.456,28 28.456,28
25 | Tangki penampung air 1 688,1 813,87 813,87
26 | Tangki air sanitasi 1 206,5 244,25 244,25
27 | Tangki air pemadam 1 17,56 20,77 20,77
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28 | Tangki NaOH 1 214,25 253,41 253,41
29 | Tangki NaCl 1 35,40 41,87 41,87
30 | Tangki kaporit 1 106,00 125,37 125,37
31 | Boiler -01 1 219.900,00 | 260.091,23 | 260.091,23
32 | Tangki Bahan Bakar 1 4070,50 4814,46 4814,46
33 | Blower 1 4043,63 4782,69 4782,69
34 | Kompressor-01 1 16.300,00 | 19.279,16 19.279,16
35 | Tangki udara 1 30,72 36,33 36,33
36 | Boiler -02 1 420.156,00 | 496.948,12 | 496.948,12
37 | Turbine 1 472.200,00 | 558.504,23 | 558.504,23
38 | Condenser 1 146500,00 | 173.275,88 | 173.275,88
39 | Pompa 2 100,00 118,28 236,55
40 | Kompressor 1 500.600,00 | 592.094,91 | 592.094,91
41 | Condensor 1 126.300,00 | 149.383,91 | 149.383,91
42 | Expansion valve 1 178.988,58 | 211.702,41 | 211.702,41
TOTAL $ 2.082.932,03

PEC utilitas = $ 2.082.932

1) Harga alat sampai di tempat

Dihitung dari harga alat total di kalikan dengan biaya

transportasi sebesar 25 % sehingga di temukan harga alat

$ 2.603.665

2) Instalasi

Material instalasi dihitung sebesar 11% PEC sehingga di

dapatkan biaya instalasi $. 229.122,48. Biaya pengerjaan di
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4)
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dapat dari total biaya alat utilitas dikalikan dengan biaya
pekerja sebesar 32 % PEC

$ 666.538,13 sehingga didapatkan upah pekerja :

Buruh asing (5% ) = $41.658,00
Buruh lokal = Rp 649.874.745,00
Pemipaan

Material pemipaan sebesar 49% PEC sehingga di dapatkan biaya
pemipaan $1.020.636,56. Biaya pengerjaan di dapat dari total
biaya alat utilitas dikalikan dengan biaya pekerja sebesar 37 %

PEC $ 770.684,75 sehingga didapatkan upah pekerja :

Buruh asing (5% ) = $.48.167,8
Buruh lokal = Rp 751.417.680
Instrumentasi

Material instrumentasi sebesar 24% PEC sehingga di dapatkan
biaya instrumentasi $ 499.903,59. Biaya pengerjaan di dapat
dari total biaya alat utilitas dikalikan dengan biaya pekerja
sebesar 3 % PEC

$.62.487,95 sehingga didapatkan upah pekerja :

Buruh asing (5% ) =$3.905,5

Buruh lokal = Rp 60.925.000
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5) Isolasi
Material isolasi sebesar 3% PEC sehingga di dapatkan biaya
isolasi $.62.487,95. Biaya pengerjaan di dapat dari total biaya
alat utilitas dikalikan dengan biaya pekerja sebesar 3 % PEC

$.104.146,59 sehingga didapatkan upah pekerja :

Buruh asing (5% ) =$5.207,33
Buruh lokal = Rp 111.306.656
6) Listrik

Dihitung dari harga total alat utilitas di kalikan dengan material
10% PEC sehingga di dapatkan biaya listrik $
208.293,17. Biaya pengerjaan di dapat dari total biaya alat
utilitas dikalikan dengan biaya pekerja sebesar 3 % PEC
$ 104.146,59 sehingga didapatkan upah pekerja :
Buruh asing (5% ) =$6.509,16
Buruh lokal = Rp 101.542.935
J) Engineering & Contruction
Engineering & construction dihitung sebesar 20% PPC. Sehingga
didapatkan nilai sebesar:
- Dollar = $3.036.576,54

- Rupiah =Rp 14.104.176.514
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I. Direct Plant Cost :
- Dollar = $ 18.219.459,26
- Rupiah = Rp. 84.625.059.084
k) Contractor fee
Contractor fee sebesar 5% DPC. Sehingga didapatkan nilai:
- Dollar =$910.972,96
- Rupiah = Rp 4.231.252.954,23
I) Contingency (15% DPC):
Contingency sebesar 15% DPC sehingga didapatkan hasil sebesar:
- Dollar = $2.732.918,89

- Rupiah = Rp 12.693.758.862

Manufacturing Cost
A. Direct Manufacturing Cost
Bahan baku :

a. Butil Alkohol
harga = $1.384,62 /ton
kebutuhan = 14.630,3965 ton/tahun
Biaya bahan =$ 20.257.472

b. Asam Asetat
harga = $461,54 /ton
kebutuhan =12.365,7079 ton/tahun

Biaya bahan =$5.707.249



c. Asam Sulfat

harga = $ 230,77 /ton
kebutuhan = 417,6806 ton/tahun
Biaya bahan =$ 96.387,84

d. Natrium Hidroksida

harga = $ 307,69 /ton
kebutuhan = 340,96 ton/tahun
Biaya bahan =$104.911,93

Biaya Total bahan=$ 26.166.021,68

Rp 340.158.281.879

Gaji Karyawan ( buruh dan non buruh):

Tabel 425 Daftar gaji karyawan pabrik per bulan

122

Jabatan Pendidikan | Jumlah | Gaji/orang/bulan Gaji total/tahun
Direktur utama S-1 1 50.000.000 600.000.000
Direktur S-1 2 40.000.000 960.000.000
Kepala Bagian S-1 9 25.000.000 2.700.000.000
Kepala Seksi S-1 12 12.000.000 1.728.000.000
Kepala shift S-1 24 7.500.000 2.160.000.000
Pegawai Staff | S-1 12 7.000.000 1.008.000.000
Pegawai Staff 11l SLTA 25 3.000.000 900.000.000
Operator D3-S1 100 4.000.000 4.800.000.000
Security SLTA 10 2.000.000 240.000.000
Pegawai SLTA 5 2.000.000 120.000.000
Jumlah 200 15.216.000.000

Gaji labor 1 tahun
Supervisi ( 10 % Karyawan)
Maintenance (6 % FCI )

Plant Supplies ( 15 % Maint. )

= Rp 15.216.000.000
= Rp 1.521.600.000
= Rp 6.093.004.254

= Rp 913.950.638



Royal. dan Patt. (1 % Sales)
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= Rp 8.343.946.390

Utilitas dan Unit Pengolahan limbah :

Tabel 4.26 Bahan baku utilitas

Komponen kg/tahun Harga satuan ( Rp) Biaya (Rp)
Zeolit 28,8603 4.450 128.428,39
R-NH2 weakly basin anion 28,8603 5.697 164.414,77
NaCl 14,8454 1.709 25.371,87
Ca(OCL)2 ( kaporit) 330,0000 1.709 563.994,68
NaOH 330,0000 5.000 1.650.000,00
Alum (tawas) 4.710,7929 484 2.281.144,24
soda abu (Na2CO3) 918,6046 2.974 2.731.737,33
Benzene 10.000 3.800 37.998.429,61
Dowtherm A 10.000 2.057 20.565.866,70
Amoniak 25.000 4.738 118.450.699,08
fuel oi | 930.161,8984 5.697 5.299.054.186,39
5.483.614.273,076

Direct Manufacturing Cost = Rp 377.723.024.836

Indirect Manufacturing Cost

1. Payroll Overhead (15 % Kary.) =Rp. 2.282.400.000

2. Laboratorium (10 % Kary.)
3. Pack dan Ship (1 % Sales)
4. Plant Overhead ( 50 % Kary.)

Total

C. Fixed Manufacturing Cost

1. Depressiasi (10% FCC)
2. Property tax (1% FCC)
3. Asuransi (1% FCI)
Total

Manufacturing Cost (Mc)

DMC+IMC+FMC

= Rp.

1.521.600.000

= Rp. 83.439.463.904

=Rp 9.890.400.000

=Rp 97.133.863.904

= Rp 10.144.322.164
=Rp 1.014.432.216
=Rp 1.014.432.216
= Rp 12.173.186.597

= Rp 487.030.075.339
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Working Capital

Lama bahan didalam proses diperkirakan 1lhari sehingga

manufacturing cost sebesar Rp 737.924.356

Lama penyimpanan 7 hari sehingga biaya manufacturing cost sebesar
Rp 10.330.940.992

Cadangan kredit untuk Customer selama 1 bulan. Sehingga didapatkan
cadangan kredit sebesar Rp 69.532.886.587 .

Pembagian gaji, service dan material per satu tahun sebesar

Rp 40.585.839.611
Total Working Capital (Wc) = Rp 121.189.733.389
Il. General Expense
1. administrasi (2% Man. Cost) =Rp 16.687.892.780
2. sales (2% Man. Cost) =Rp 66.751.571.123

3. finance (15% WC+12%FCC) = Rp. 30.351.325.329
4. riset (3 % Man. Cost) =Rp 25.031.839.171 +

Rp 138.822.628.405
I11. Total Biaya Produksi

Total biaya produksi
Adalah total manufacturing cost dan General expense sehingga total
biaya produksi sebesar Rp 625.852.703.744

Total capital investment
Adalah total biaya FCC dan Working Capital sehingga total biaya

produksi sebesar Rp 421.890.555.904
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Harga jual produk :

Total Biaya Produksi

Harga Dasar
Volume Produksi

Rp. 625.886.040.000

22.000.000 Kg/th

Rp. 28449 /Kg

Total Sales :
Butil Asetat = Rp. 39.000 /kg
Produksi tiap tahun = 22.000.000 kg
Annual sales = Rp. 834.394.639.046
Total annual sales = Rp. 834.394.639.046
Prosentase harga jual terhadap harga dasar :
Rp. 39.000 /kg

% Harga jual = x 100%
Rp. 26.321 /kg

=137,08%

4.7.2 Analisis Keuntungan

a. Keuntungan Sebelum Pajak

Total sales = Rp. 834.394.639.046
Total biaya produksi = Rp. 625.886.040.000
Keuntungan = Rp. 208.508.599.045

b. Keuntungan Sesudah Pajak
Pajak =50 %

Keuntungan = Rp. 104.254.299.522
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4.7.3 Analisis Kelayakan
1. Return On Investement

ROI adalah kecepatan tahunan pengembalikan investasi

(modal) dari keuntungan.

Sebelum pajak :

Profit before tax = Rp. 118.032.739.021
FCC =Rp 385.773.635.312
Profit before tax
ROI = x 100%
FCC

Rp. 118.032.739.021
= x 100%
Rp 385.773.635.312

30,66%

Sesudah pajak :
Profit after tax = Rp. 59.016.369.510
FCC = Rp385.773.635.312
Profit after tax

ROl = x 100%
FCI

Rp. 59.016.369.510
= x 100%
Rp385.773.635.312

=15,33%
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2. Pay Out Time

POT merupakan jangka waktu pengembalian investasi (modal)
berdasarkan keuntungan perusahaan dengan
mempertimbangkan depresiasi. Berikut adalah persamaan
untuk POT

Sebelum pajak :

= 2,45 tahun -> (kurang dari 5 tahun)

Sesudah pajak :

= 3,95 tahun
3. Break Even Point

BEP merupakan titik perpotongan antara garis sales dengan
total cost, yang menunjukkan tingkat produksi dimana sales
akan sama dengan total cost. Pengoperasian pabrik di bawah
kapasitas tersebut akan mengakibatkan kerugian dan
pengoperasian pabrik di atas kapasitas produksi tersebut, maka

pabrik akan untung. BEP dinyatakan dengan persamaan:

Annual fixed expense pada kapasitas
Fa= maksimum

Annual regulated expense pada kapasitas
Ra = maksimum

Fa+03Ra Annual sales value pada kapasitas
BEP = — Sa= maksimum
Sa-Va-07Ra Annual variabel expense pada kapasitas

Va= maksimum
ra=  Annual production rate
Z= Annual kapasitas maksimum



128

Tabel Annual fixed expense pada kapasitas maksimum :

Tabel 4.27 Fixed cost (Fa)

KOMPONEN BIAYA
Depreciation Rp 38.577.363.531
Property taxes Rp 3.853.732.013
Insurance Rp 3.853.732.013
Fa Rp 46.244.784.158

Tabel Annual regulated expense pada kapasitas maksimum

Tabel 4.28 Regulated cost (Ra)

KOMPONEN BIAYA
Labor cost Rp 15.216.000.000
Plant overhead Rp 9.890.400.000
Supervisor Rp 1.521.600.000
Tabel lanjutan (Ra)

Laboratory Rp 1.521.600.000
Administration Rp 16.687.892.780
Finance Rp 67.122.073.426
Sales expense Rp 66.751.571.123
Research Rp 25.031.839.171
Maintenance Rp 23.146.418.118
Plant supplies Rp 3.471.962.717

Ra Rp 230.284.471.282

Tabel Annual variabel expense pada kapasitas maksimum

Tabel 4.29 Variable cost (Va)

KOMPONEN BIAYA
Raw material Rp 340.158.281.879
E%Ckag'”g & shipping Rp 83.439.463.904
Utilitas Rp 5.483.614.273
Royalties Rp 8.343.946.390

Va Rp 437.425.306.447
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Maka dari persaman tersebut di dapatkan :

Break Even Point (BEP) = 48,9% Kapasitas(40%-60%)

4. Shut Down Point

SDP adalah suatu tingkat produksi dimana pada kondisi ini,

menutup pabrik lebih menguntungkan daripada
mengoperasikannya. Keadaan ini terjadi bila output turun sampai
di bawah BEP dan pada kondisi dimana fixed expense sama
dengan selisih antara total cost dan total sales.

SDP dinyatakan dengan persamaan berikut :

0.3 Ra
Sa —=TVa - 0.7 Ra

SDP =

SDP = 29,3185% Kapasitas (22 - 30 %)
5. Discounted cash flow rate
Rate of return based on discounted cash flow adalah laju
bunga maksimum dimana suatu pabrik (proyek) dapat membayar
pinjaman beserta bunganya kepada bank selama umur pabrik.

DCF didapat dengan trial and error,

Asumsi
Umur pabrik 10 tahun
Depresiasi 10% Fixed Capital Cost tiap tahun

Salvage value = Harga tanah = Rp 14.115.500.000,00
Modal yang dipinjam dalam Rupiah = Rp 67.122.073.426,65
Annual cash flow

Profit after taxes = Rp 59.016.369.510,69
Depresiasi = Rp 38.577.363.531.30
Fmance = Rp 67.122.073.426.65
Total = Rp 164.715.806.468,63

(WCHFCI) x (1+i)'°F = [(1+i)° + (1+1)® + ... + (1+i)+1] + (WC + SV)/CF\

I = 28,44% (menarik jika lebih dari 1.5 bunga Bank)
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Kelayakan pabrik dengan skala resiko rendah disajikan pada tabel dibawah:

Tabel 4.30 Data hasil perhitungan dengan syarat ketentuan yang berlaku

] Syarat kategori pabrik Hasil )
Indikator ) ) Kesimpulan
beresiko rendah perhitungan
ROI Minimum 11% 48,95% Memenuhi
POT Maksimum 5 th 2,45 th Memenuhi
BEP 40-60% 48,95% Memenuhi
SDP - 29,31% Memenuhi
DCFR 1.5 x bunga deposito (6,5%) | 28,44% Memenuhi
Berikut adalah gambar grafik break even point
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Keterangan:
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Gambar 4.8 Grafik break even point

= Total Cost=Va+ Ra+ Fa

= Keuntungan = Sales — Total Cost
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BEP = titik dimana pada kapasitas ini total pengeluaran sama dengan harga
jual
SDP = titik dimana kerugian pabrik sama dengan fixed cost sehingga pabrik
lebih baik ditutup. Tetapi bila diantara titik BEP dengan SDP maka pabrik
bisa ditutup bisa tidak tergantung kecenderungan perekonomian dimasa
yang akan datang

Dengan demikian dapat disimpulkan bahwa pabrik butil asetat dengan
bahan baku dari butanol dan asam asetat kapasitas 22.000 ton/tahun layak

didirikan.



BAB V

PENUTUP

5.1 Kesimpulan

Dalam perancangan pabrik butil asetat dari butanol dan asam asetat

kapasitas 22.000 ton/tahun dapat disimpulkan sebagai berikut.

1.

Pendirian pabril butil asetat 22.000 ton/tahun dilatarbelakangi keinginan
mengurangi ketergantungan impor dari luar negeri, menyediakan lapangan
kerja baru, serta mendorong berkembangnya industri lainnya yang berbahan
baku butil asetat.
Pabrik butil aseat berbentuk perseroan terbatas (PT) didirikan di Tuban,
Jawa Timur di atas tanah seluas 40.000 m?, dengan jumlah karyawan 200
orang dan beroperasi selama 330 hari/tahun.
Kapasitas 22.000 ton/tahun sebanyak 75,2% untuk memenuhi kebutahan
dalam negeri dan sisanya untuk di ekspor.
Ditinjau dari segi proses, sifat-sifat bahan baku, dan kondisi operasinya,
maka pabrik butil asetat ini tergolong pabrik beresiko rendah.
Hasil analisis ekonomi pabrik butil asetat adalah sebagai berikut
- Keuntungan

Sebelum Pajak Rp. 208.508.599.045,59

Sesudah Pajak Rp. 104.254.299.522,79
- Return on investment (ROI)

Sebelum pajak 30,60%
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Sesudah pajak 15,30%
Syarat ROI untuk pabrik kimia beresiko rendah minimum adalah 11%
sebelum pajak
- Pay Out Time
Sebelum pajak : 2,4633 tahun
- Break Even Point sebesar 48,9577%
Range BEP untuk pabrik kimia berkisar 40-60%
- Shut Down Point sebesar 29,3185%
- Discounted cash flow rate (DCFR) sebesar 28,44%
Syarat minimum DCFR adalah di atas suku bunga pinjaman bank yaitu
berkisar 1,5 kali suku bunga pinjaman bank.
Berdasarkan hasil analisa ekonomi di atas, maka pabrik butil asetat dari

butanol dan asam asetat kapasitas 22.000 ton/tahun layak didirikan.
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LAMPIRAN A

REAKTOR ALIR TANGKI BERPENGADUK

Fungsi : Tempat mereaksikan asam asetat dengan butanol menjadi butil
asetat dengan kecepatan umpan asam asetat = 1561,327 kg/jam

dan kecepatan umpan butanol = 1.847,272 kg/jam

Jenis : Reaktor Alir Tangki Berpengaduk
Kondisi Operasi : Tekanan:1 atm (faith and keyes, hal 179)
Suhu :100°C

Umpan Masuk

Head

buffle

shell

Bottom




Algoritma perancangan reactor
- Menentukan konstanta kecepatan reaksi (k)
- Menghitung dimensi reaktor

- Menghitung mekanikal desain reaktor

1. Menentukan Konstanta Kecepatan Reaksi
Dari data literatur (Smith :132) diperoleh harga konstanta kecepatan reaksi
k  =1.044 m¥(Kmol jam)
konstanta kecepatan reaksi untuk kondisi operasi T = 100 C dan Tekanan 1 atm

Reaksi orde 2, (-ra) = k Ca?

2. Perhitungan Dimensi Reaktor
Anggapan :
- Volume cairan selama reaksi tetap
- Bisa dianggap isothermal karena cairan dalam tangki mixed flow

- Reaksi sederhana orde dua terhadap CH3;COOH
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Reaksi : A+B -----—--- > C+D
dengan -ra = -dCa/dt = k.CA?

Volume cairan :

Komponen massa, Kg densitas, kg/lt volume, liter
C4HyOH 1.847,272 0,7400 3123,6535
H,O 125,768 0,9600 131,0081
CH3COCH 1561,327 0,9600 1626,3820
CH3COOC4Hy 146,20 0,7900 185,0618
H,SO, 52,737 1,7400 30,3088
5095,4144
Kondisi Awal :
Konsentrasi awal C4HgOH (Cao) = 1.370 Kmol/m?®
Konsentrasi awal CH;COOH (Cgo) = 0.106 Kmol/m®
Konsentrasi H,SO, = 0,00482 Kgmol/It
Perbandingan konsentrasi = 1:1.2 dengan basis mol CH;COOH

Konversi Reaktor ( Xa) =0.94

Volume cairan dalam reaktor :

R input — R output — R reaksi = Akumulasi

Fv.Cao—Fv Ca—(-ra) . v =0
FVv.Cao—FV.Cao (1 —Xa)—(-ra) . Vv =0
FV.Cao. Xa—k. (Cao. (1= Xa))?.V =0
FV.Cao. Xa—k.Cao®. (1= Xa)? .V =0
Fv.Cao. Xa = k.Cao’. (1-Xa). v



Fv.Xa

Fv. Xa

VvV =
k. Cap .{1-:=<:a}2

= k.CAo.(l—XA)Z.V

dimana:
v = volum reaktor, liter
Fv = umpan masuk, liter/ jam
Xa = konversi
Cao = konsentrasi awal, mol/ liter
Umpan Wi Wilp
Komponen BM (kg.kmo! kg/lt
P kg ) p ket Fm(kmol/jam) Fwi(kg.jam) Fv(lt/jam) %mol
C4H90H 74 0.740 31.227 847,272 3123.914 0.482 0.652
H,SO, 98 1.739 0.538 52.737 30.321 0.008 0.005
CH3;COOH 60, 0.961 26.022 1561.327 1625.363 0.402 0.418
H,0 18 0.956 6.987 -~ 152,871 131.589 0.108 0.113
CH;COOC4H9 116 0.794 1.260 « 2,988,650 184.022 0.019 0.024
TOTAL 4.395 64.774 4050.596 5095.209 1 1.1876
4395.382 kg/m3 5.095|m3/jam

1. Menghitung waktu tinggal reaktor

Ca0
Cho
M

k

Xa

(-ra)

densitas camp

Vv

1.370 kmol/m3
0.110 kmol/m3
0.080 kmol/m3
1.044 m3/kmol.jam
0.900

-0.161 kmol/m3.jam
0.842 kg/lt

Fv.( Xap—Xap_q)
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Fv xa

v - k. Cag (1 —xa)?
= 11,87050555 m®
Waktu tinggal
= ()L
N " Cao *k
t= 2.205541 Jam

2. Menghitung volume reaktor

Reaktor isothermal :

CA =0.137 kmol/m3

k =1.044 m3/kmol.jam
Fao =31.23 kmol

Fa = 3.12265 kmol

Menghitung volume reaktor :

V terhitung = Fv.t

11.23769288 m°®

V design V terhitung.1,2

13.48523146 m°



3. Optimasi reaktor

Kondisi Operasi : Temperature . 100 °C

Tekanan . 1 atm

Komponen C, kmol/jam | m, kg/jam p (kg/L) Fv (L/Jam)
C4H90H 31,2265 1.847,272 0,740 3123,9138
H,SO, 0,5381 52,737 1,739 30,3208
CH;COOH 26,0221 1561,327 0,961 1625,3631
H,0 6,9871 125,768 0,956 131,56891
CH3COOC4H9 1,2603 146,20 0,794 184,0218
TOTAL 66,0342 | 4196,7945 5,1898 5095,2086
k pada 100
°C- 00108 min "' (-rA)= 1,10315E-06
(-rA) - 8,8252E-06
k- 0,0864 min-1
Cao - 0,0061 kmol/jam 0,000102  /menit
Xa 0,8000
1 Reaktor T-= 132 menit 2,2 Jam

V- 11.237,69 liter 11,20946 m3
2 Reaktor T-= 132 menit 2,2 Jam
V- 5.618,84 liter 5604729 m3
3 Reaktor T-= 132 menit 2,2 Jam
V- 3745,8 liter 3,736486 m3
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4 Reaktor T-= 132 menit 2,2 Jam
V= 2809,4  liter 2,80 m3
5 Reaktor 1= 132 menit 2,2 Jam
V= 22475 liter 2,24 m3
6 Reaktor 1= 132 menit 2,2000 jam
V- 1872 liter 1,872 m3
Jumlah Volume (m3) Harga Reaktor Motor (HP) harga Motor | Kebutuhan Listrik | Harga Total
Reaktor ($) ($) ($) ($)
1 11.23769288 14548.080 5.000 200 236237.728 38371.853
2 5.61884644 19196.307 10.000 400 944950.913 97738.879
3 3.745897627 22576.374 15.000 600 2126139.555 214929.537
4 2.80942322 25329.678 20.000 800 3779803.653 380206.795
5 2.247538576 27694.510 25.000 1000 5905943.208 592912.152
6 1.872948813 29789.704 30.000 1200 8504558.220 852928.577
Grafik optimasi rektor
Grafik optimasi jumlah reaktor + biaya operasi
900000 — -+ —- ———— - —— —
800.000 /'.
. 700.000
®  600.000 /
S 500.000
1]
S 400.000 /./
5 300.000
< 200.000
- 100.000
0 T T T
0 2 4 6 8

jumlah reaktor




4. Perancangan reaktor

Volume terhitung = 11.238m?*
Volume design = 13.485 m® (overdesign sebesar 20%, berdasarkan
timmerhaus hal.37)
a. Menentukan diameter dan tinggi reaktor
Dipilih RATB berbentuk silinder tegak dengan perbandinganD : H=1:

1,5 (Brownell & Young, table 3.3, P.43)

— 2T
eaktor — Vs?reH + 27 head

v,
T 5

Vehen = I‘D “xH

Viood = 0.0847D° (Brownell & Young, Page 88)

¥,

¥

= [%.\‘Dz.\‘H] + (2x0.0847xD*)

-

V seaktor = [5.{1.@3 D +(01694xD%)
4 |2

Vreaktor = 13.485m°

Maka, D =2,254 m
H=3.381m

Menentukan Tinggi Liquid

V ruang kosong V tangki desain - V liquid
13.48523146 - 11.23769288

2.247538576 m3

V shell kosong V ruang kosong - V head
2.247538576 - 1.498

0.749179525 m3

4V shell kosong/ (phi*D?)
0.187667726

H shell kosong

H liquid H shell - H shell kosong

2.151604499 - 0.187667726
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= 1.963936773 m

Menentukan Tekanan Desain

Menentukan Tekanan Desain

Digunakan Baja Stainless Steel Type SA 285 grade C

( Brownell & Young )
Tekanan Operasi(pt) =
Tekanan design (pd) =
Allowable stress =
Efisiensi sambungan =
Faktor korosi =
Jari-jari Reaktor =

Diameter Reaktor =

Menentukan Tebal Shell & Head

I:)'d

t, = -
* T 2(f.E-0.6P)

14.70 psi
17.64 psi
18750 psi
0.85

0.125 in
1.03 m
8.743 in

Bahan yang digunakan carbon steel SA 283 grade C

IDs

f

E

c

ts

diambil tebal standar = 3/16 in
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88.743 in
18750 psia
0.85

0.125 in
0.1659 in
0.004124 m
0,1875

(Brownell,258)



oD = ID + 2.ts

= 89.074 in
= 2.2625 m
Tebal Head :
0.885.p.d
thead = +c
2S.e-01.p
= 0,158 in
Dipilih tebal head 1/4 in (Brownell,258)

Perancangan Pengaduk
Dipilih jenis marine with 3 blades, karena turbine memiliki range volume
yang besar dan dapat digunakan untuk kecepatan putaran yang cukup tinggi,

sehingga dipilih :

a) Pengaduk = type marine

b) Jumlah sudu (blade) =3

¢) Jumlah baffle = 4 (terpisah 90° satu sama lainnya)
d) wi / Di =0.1

e) Di/ ID =1/3

f) zi / Di =3/4

) lebar baffle =1/10 ID

h) lebar pengaduk =1/4 Di (tabel 8.2 & fig 8.15
Rase, 1977)
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Jadi dengan

2.28000544 in (Mc Cabe, hal 254,1989)

=2.254 m

=0.751 m

=3.381 m

=1.964 m

=0477 m

=0.159 m

=0.159 m

ID = 80.78759434 in, diperoleh
m
Di = ID/3 = 22.8000544 in 68.40016321
wi =Di*0.25 =
zi = 3Di/4 = 17.1000408 in
Wb =1ID/10 = 8.078759434 in
L = Di/4 = 5.700013601 in
whb
= _
A L Zr
<>
i
LI
Dt
Keterangan :
Keterangan :
Dt = diameter reaktor = 88.743 in
Di = diameter pengaduk = 29.581 in
Zr = tinggi reaktor = 133.144 in
ZI = tinggi cairan dalam reaktor = 77.320 in
Zi = jarak pengaduk dari dasar = 18.784 in
wi = tinggi pengaduk = 6.261 in
L = lebar pengaduk = 6.261 in
wb = lebar baffle = 8.874in
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Komponen kg/jam Xi p, kg ltr
C4H90OH 1.847,272 0,550602037 0,7397
H,SO, 52,737 0,012566127 1,7393
CH3;COCH 1561,327 0,372028403 0,9606
H,O 125,768 0,029967595 0,9558
CH3COOC4H9 146,20 0,034835837 0,7945
Total 4196,794 1| 1,226767092

Menentukan Kecepatan Putaran dan Power Pengaduk

Untuk menentukan jumlah pegaduk yang digunakan, dipakai persamaan :

WELH
Jumiah  pengaduk = =0 (Rase, 1977 )
dengan : WELH = water equivalent liquid height = ZI.Sg
ID = diameter dalam reaktor, in
Sg = specific height
campuran
Sg = £ _p =1,28
par 4°C
WELH = ZI*Sg

WELH = 251,67 in

Sehingga jumlah pengaduk = 1,21 =1 Dbuah

Kecepatan dan Power Pengaduk

HP/1000 | Tip Speed
Operation gal (ft/sec)
Blending 0,2-0,5
Homogenous reaction 0,5-1,5 7,5-10
Reaction with heat transfer 1,5-5,0 10-15,0
Liquid-liquid mixture 5 15-20
Liquid-gas mixure 5-10,0 15-20
Slurries 10
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(Berdasarkan Stanley M. Walas, hal 292)

V desain

= 13.48523146 m3

Berdasarkan tabel, maka dipilih 1,5 HP/1000 galon

Power pengaduk

Kecepatan pengaduk

5.344 HP
117.57 ft/secon

Perhitungan Tebal Isolasi Reaktor

a. Bilangan Grasoff

Gr

_ D’p; BeAT

M

b. Bilangan Prandtl

Pr —

P e

k

r

c. Bilangan Raleygh

Ra; =

Gr.Pr

Bila diperoleh

Diambil | = L = tinggi silinder + tinggi bottom + tinggi head

Raf =10%10° -->makahc =0.29

(DelT/L)**

Raf =10°-10' --> maka hc = 0.19

(DelT)*?

= Zp+ 2(b+5f)
4.486 m

Dari fig. 11.42 (Perry, 1984)
untuk range suhu 0-300 F dpt dipakai isolator Polyisocyanurate dg K = 0,023
kcal/m.j.C =0,0268 W/m.C
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Profil suhu di sekitar reaktor :

Ts = 45 C = 113 F (diinginkan)
Tu = 30 C = 86 F

Tf = 375 C = 99,5 F =310,5 K
Del T = 27 F

Bp=1/Tf=  0,003220612 /K

Sifat fisis udara pada 90.5 F :

Pf = 1,154306 kg/m3
uf = 0,000024127  kg/m.s
Cpf = 1,001756 k/kg/C
Kf = 0,05434957  W/m.C
Cek1: 35/GrN0.25 = 1,0292E-01
> Gr = 1,3377E+10 ID/L = 13,38670284

karena ID/L > 35/Gr1/4, maka asumsi I=L dapat dipakai
(silinder diperlakukan shg vertikal flat plate)

Pr = 0,000444702
Raf = 5,9487E+06
hc = 0,557 W/m2.C

Perpindahan panas karena radiasi dapat diabaikan, karena suhu dinding isolasi
cukup rendah = 450C
Misalkan tebal isolasi = Xis
Perpindahan panas scr konveksi :
gc = hc.m.(OD+2*Xis)L DelT
= 117,6128106 Watt 18,07989047
494,5901217 487,1431634

Perpindahan panas konduksi melalui dinding reaktor dengan isolasi :
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(T1-ts)

Qe =

1 oD 1
In + In
21IkL  ID 211k, L

(

oD

OD+2Xisn

Perpndahan panas konduksi = perpindahan panas konveksi, sehingg dari dua

persamaan diatas dapat dihitung nilai Xis

Xis dihitung dengan

trial

diperoleh ---> Xis =

Panas hilang ke lingkungan :

qc = gk =99,53292016

Watt

0,24143377 cm

99,53292016

T1-ts
1/27kL
In(OD/ID)

1/2nksL

25
0,000702079
0,004053905

1,177354864

In(OD+2xis/OD)  0,213334434

Menghitung Persentase Panas yang hilang sesudah dan sebelum isolasi

Reaktor sebelum diisolasi :
Suhu dinding, tw
Suhu lingkungan, Tu
Suhu film, Tf
DelT
B=1/Tf
I=L

Sifat fisis udara pada

suhu 3345 K :

70 oC =

30 oC =

50 oC =

40 oC =

0,02 /C

13,6865023 m

1,092303

he)
=
I

uf 1,9639E-05
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86
323
72

0,003095975

kg/m3

kg/m.s

2,8E-06

0,98494

oF

oF

oF
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Cpf 1,002518  kJ/kg/C

Kf 0,05434957 Wim.C

Dengan menggunakan persamaan diatas :

Grf =
2.18898E+11
Prf =
0.000362256
Raf =
7.9297E+07
maka hc = W/m2.0C
0.64979086
Qc =hc.n.ODL.DelT
=829,2960115 W
Panas hilang sebelum diisolasi = 2828,772 BTU/j

Persentase panas hilang setelah diisolasi terhadap panas hilang sebelum diisolasi :
12.637 %
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Neraca Panas Total di Reaktor

AH,
T,=100°C
AH,
T,= 100°C AH,
AHR > T, =100°C
Menghitung AH; Berasal dari umpan masuk reaktor :
Arus 3
Komponen Massa kg/jam AT kmol Cp (Kj/kmol) AH (Kj/jam)
C4H90OH 1847.272289 75 24.96313905 12,484.85 311,661.11
CH;COOH 1561.326752 75 26.02211253 10,063.28 261867.8085
H,0 124.6915645 75 6.927309139 5,643.79 39096.28023
TOTAL 612625.1973
Menghitung AH, Berasal dari umpan masuk reaktor :
Arus 4
Komponen Massa kg/jam AT kmol Cp (Kj/kmol) MH (Kj/jam)
H,S0, 52.73745413 75 0.538137287 10,868.63 5848.815454
H,0 1.076274574 75 0.059793032 5,643.79 337.4593344
TOTAL 6186.274788
Menghitung AH3 Berasal dari umpan masuk reaktor :
Arus 10
Komponen Massa kg/jam AT kmol Cp (Kj/kmol) AH (Kj/jam)
C4H9OH 463.4913029 84 6.263395986 14059.64 88061.09
CH;COOC4H9 146.19885 84 1.260334914 11328.32 14277.47618
TOTAL 102338.5627
Menghitung AH4 keluar reaktor :
Arus 5
Komponen Massa kg/jam AT kmol Cp (Kj/kmol) AH (Kj/jam)
C4H90H 500.665445 75 6.765749257 14,059.64 95,123.99
CH;COOH 93.6796051 75 1.561326752 10,063.28 15,712.07
H,O 566.061983 75 31.44788795 5,643.79 177,485.29
H,SO, 52.73745413 75 0.538137287 10,868.63 5,848.82
CH;COOC4H9 2983.65 75 25.72112069 11,328.32 291,377.06
TOTAL 585547.2264

Menghitung AHg
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AHR O (Panas reaksi pada suhu 25 = Delta HF produk - Delta hf reaktan) = -7.61

komponen AH¢(kj/mol) DH¢peaian keal/mol | AHg 4 (keal /Kmol)
C4H90H -279.29 -66.72
CH;COOH -422.60 -100.96
H,O -241.80 -57.77
CH;COOC4H9 -491.92 -117.52
Total -167.68 -175.29
[ T
Panas reaksi pada suhu 100 C = DHrO + | d cp dT
298 |
C 595 Kcal/Kmol = 24.91 KJ/Kmol

609,387.69 KJ/jam
Overall heat balance :

473784.88
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Neraca Panas Total di reaktor

Panas Masuk (kj/jam)
Komponen Panas Keluar (kj/jam)
AH, AH, AH;
C4H90OH 311661.1085 88061.09 95,123.99
CH;COOH 261867.8085 15,712.07
H,0 39096.28023 337.4593344 177,485.29
H,SO, 5848.815454 5,848.82
CH;COOC4H9 14277.47618 291,377.06
Reaksi 609387.69
Pendingin - - - 473,784.88
Total 612625.1973 6186.274788 102338.5627 72115003
721150.0348
5. Perancangan Jaket Pendingin
Digunakan media pendingin berupa air
REAKTOR
suhu air masuk = 30 °C = 86 °F = 303 K
suhu air keluar = 50 °C = 122°F = 323 K
AT = 20 °C = 68 °F = 293 K
Trata-rata = 40 °C = 104 °F = 313 K

sifat fisis air pada 313K :
0,018 kcallkmol.K

992,215 kg/m’

Cp=
p =
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jumlah air pendingin yang dibutuhkan

Wt = L

Cp AT
Q = beban panas = 473,784.88 kj/jam
wt = 21,545.75 kmol/jam

388,168.15  kg/jam =

= 107.82 kg/detik

kecepatan volumetrik air :

Wt

Q.

pair

Qv = 0.10867048714 m’/detik
108.6704871 liter/detik
luas perpindahan panas

(Ty) suhu masuk reaktor =
(Ty) suhu keluar reaktor =
(t) suhu pendingin masuk =
() suhu pendingin keluar =
ATLMTD=  106.993 °F
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113,518.86  kcal/jam

855,764.2381 Ib/jam

100 °c
100 °c
30 °c
50 °c

107.82 kg/detik

212 °F
212 °F

86 °F
122 °F



poQ

Up ATy
untuk sistem heavy organic-water kisaran UD = 50-75 (Kern, 1950, Tabel 8 page 840)
dipilih UD = 50 btujam.ft*.°F
Q= 473784.88 kcalljam

1878872.983 btu/jam

A= 351.22 f? A total =
32.62902352 n’ D = 0.81932578 m
H = 3.38109278 m

Menghitung ukuran jaket pendingin

Jarak antara dinding luar tangki dan dinding bagian dalam jaket (jw) diambil = 0.8193258 m
ID=diameter dalam jaket = OD tangki + 2.jw 32.256856 in
ID=153.58815 in 81.932578 cm
Menghitung tebal dinding jaket
Pdesign =Poperasi * 120%
= 17.64 psig

Bahan Stainless Steel SA 283 grade C

f= 12650 psi
C= 0.125 in
r= 76.7940732 in
P= 17.64 psi
E= 0.85
P.n
tmin |1~ fE-06p = 0.25110855 in
t shell standar = 1 in
1 in= 0.0254m= 254cm
OD= ID+2t

OD = 155.5881464 in
dari tabel 5,7 (Brownell,1959), untuk OD standar maka diambil OD terdekat yaitu:
OD= 228 in = 57912 m

standarisasi dari table 5.7 Brownell & Young, hal. 91, didapat :

OoDb= 228 in icr=15.000 in
r.= 180 in
ID = OD- 2t
= 226 in = 5.7404 m
= 18.833333 ft
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Menentukan Tebal head & bottom

konstruksi head: Stainless steel SA 283 grade C
bentuk head: elliptical dished heads (ellipsoidal)
tebal head dihitung dengan persamaan:

t, = P.D +C
2.f E-02P

dimana: P = 17.64 psi
D= 228 in
f= 12650 psi
E= 0.85
C= 0.125in
th= 0.31205324 in

t bottom standar= 1 in

Standarisasi dari table 5.7 Brownell & Young, hal.91, didapat
OD= 228 in

icr = 15,000 in
r= 180 in
a= 0,5x0D jaket (Brownellp.87)
= 114 in = 2,8956 m
= 9,5 ft
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AB = a-icr

99.000 in = 2.5146 m
= 8.25 ft
BC = r-icr
165.000 in = 4191 m
= 13.75 ft
AC = ((BC)* - (AB)))"®
= 132 in = 3.3528 m
b= r- AC
= 48 in = 1.2192 m
sf= 2.25 in = 0.05715 m

OA= tH+Db+sf
= 50.56205324 in 1.2842762 m

Jadi, tinggi bottomtotal =  1.2842762 m
Volume sebuah ellipsoidal head :

Vh =0.000076 (ID)"3, (Pers. 5.14 Brownell & Young)
Tinggi jaket = 3.381092783 m
Vh= 877.281376 ft3 = 24.84184214 m3

Vol. sbh head = Vol. head tanpa sf + Vol. pada sf

V.. =Vh+ i n(ID )’ (sf)
Vhead = 4.8594f|é742 m?®

Bahan untuk head sama dengan bahan dinding reaktor.
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Menentukan Luas Permukaan Transfer Panas Jaket

Luas permukaan tangki untuk tebal head < 1 in:

2. (persamaan 5-12 Brownell & Young, 1959)

De=0D+ @ +2.sf+gicr

H=1.5*D

dengan : De = diameter ekivalen (in) H =
339 in
De= 252 in = 20.9999916 ft

Atotal = A shell + 2*A tiap head
Atotal = (p*D*H) + 2*(p/4 De2)

Atotal = 340269.24  in2
ft2

219.5281029 m2

Perhitungan koefisien perpindahan panas antara reaktor dan jaket

Dari persamaan (20.1) Kern, Page: 718

. 3 PA 1 0,14
hi.Di 20’36(L ij (Cp.#j 3[”}
k yz K Hy,

dengan = u = yw,sehinggaf— =1

w

Dimana
Di= Diameter reaktor (1D shell), ft =
hi = koefisien perpindahan panas, Btwjam ft* F =
p= densitas campuran, Ib/ft3 =
Cp= kapasitas panas larutan,Btuw/lb F
= Diameter pengaduk, ft
= Kecepatan rotasi pengaduk, rph =
= Konduktivitas panas larutan, Btu/jam ftZ(F/ft) =
u= Viskositas larutan, lb/ft jam =

Menghitung Hio

Persamaan 6.5 kern, page : 105

i . 1D
hi, =hi—
OD
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2362.980833

8.94 ft

22.84 Btu/jam ft"2

56.67 Ib/ft3
0.47 Btu/lb.°F
0.74 ft

8791.89 rph

0.21 Btu/j.f2(°F/ft
8.65 Ib/ft.hr



ID = D1 = diameter dalam reaktor (1D shell) 8,94 ft
OD = D2 = diameter dalam jaket pemanas 18,83 ft

Hio = 10.84 btu/jam.ft>.F

Menghitung ho

p air =992,2150 kg/m3 = 61,9421 Ib/ft3

M air=0,1826 cP = 0,4418 Ib/ft.J

k air = 4,7467 btu/hr.ft2.F

cp air = 0,00103 btu/lb.F

Gt=W /A =362.15 Ib/ft’ j

v =Gt/ p=>5.85 ft/jam =0,0005m/s = 0,0016 ft/s

Jadi kecepatan pendingin yang digunakan masih dalam batasan

Ret = Ib.Gt = 15439.85

1)
Untuk suhu 40°C (104°F), Ret = 15439.85

Dengan nilai Re = 15439.85

Dari fig.24 Kern, diperoleh :

Nilai jH = 1

1
- L Cp,u 3 i 0,14
0 JH De k ,UW

TT T

ho= 001 Btuft2j°F

Menghitung clean overall coefficient (Uc) dan designed overall coefficient (Ud)

Uc — hi,h,
— hi. + h Persamaan 6.38 Kern, page 121
0 0]
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Uc = 0,01 Btu/jam ft"2 F

Dari tabel 12 hal 845; Kern : Fouling factor Rd 0,002
1 1
Rd = - Persamaan 6.12 Kern, page 108
U D U C ' ’p g
WJd= Rd + (1/Uc)
h 1 |
d — —S43 | 129.7859165
Rd |
T 0,007705 Btu/jam ft"2 F
U 5= M Kern page.720, example 20.1
U, +h,
ud = 0,0077 Btu/jam ft"2 F
Rd = 0,002
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Lampiran

Menara Destilasi | & 11
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Jenis : Distilasi Sieve tray

1. Persamaan antaoine (dari yaws)

MENARA DISTILASI |
Fungsi : Memurnikan produk utama Butil Asetat

Persamaan tekanan uap : log Po = A + (B/T) + C*Log (T) + D*T + (E*T"2) mmhg

A B © D E

N BUTIL ASETAT (CH3COO( 4,383 -2,71E+03 3,98E+00 -1,66E-02 9,72E-06

Butanol (C4H100) 40 -4,00E+03 -1,03E+01 -3,26E-10 8,67E-07

air (H20) 29,8605 -3,15E+03 -7,30E+00 2,42E-09 1,81E-06
2. Kondisi Operasi Umpan (bubble point)
p= 1,0000 atm 760,0000 mmHg
T= 388,7000 K 115,7000 C
komponen kg/jam kgmol/jam Xi Pio (mmHg) Ki=pio/p yi=xi.Ki
N BUTIL ASETAT (CH3COOC4H9) 2923,9770 25,2067 0,6134 555,3790 0,7308 0,4482 1,0000
Butanol (C4H100) 400,5324 5,4126 0,1317 696,7592 0,9168 0,1208 1,2546
air (H20) 188,5458 10,4748 0,2549 1289,5992 1,6968 0,4325 2,3220
total 3513,0551 41,0941 1,0000 1,0015
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3. Kondisi Operasi Distilat (dew poi

nt)

p= 1,2000 atm 912,0000 mmHg
T= 383,8943 K 110,8943 C
komponen kg/jam kgmol/jam yi Pio Ki=pio/p Xi=yi/Ki
N BUTIL ASETAT (CH3COOC4H9) 58,4795 0,5041 0,0385 477,7810 0,5239 0,0735 0,4341
Butanol (C4H100) 172,0000 2,3243 01775 584,27 0,64 02771 05308
air (H20) 184,7749 10,2653 0,7840 1100,7298 1,2069 0,6496 1,0000
Wtidondisi Operasi Bottom (buble paint) 4152544 13,0937 1,0000 1,0001
p= 1,0000 atm 760,0000 mmHg
T= 388,8235 K 126,5000 C
komponen kg/jam kgmol/jam Xi Pio Ki=pio/p yi=xi.Ki
N BUTIL ASETAT (CH3COOC4H9) 2865,4975 24,7026 0,8822 699,8681 0,9209 0,8124 1,0000
Butanol (C4H100) 228,5324 3,0883 0,1103 1294,7837 1,7037 0,1879 1,8500
air (H20) 3,7709 0,2095 0,0075 1,0000 0,0013 0,0000 0,0014
total 3097,8007 28,000 1,000
5: Meqentukan Kom_ponen LK-HK xj D= mol komponen j pada hasil atas
dipakai persamaan Shiras et. al (Treybal pers. 9.164) X .
zlF = mol komponen j dalam umpan
xkD= | komponen kunci ringan hasil
o -1 ) Xia D oy~ \[ *nka D mol komponen ku c_ ! gan pada hasil atas
DK = 1l - L - zlk F = mol komponen kunci ringan dalam umpan
an — z . an — z . . .
Ik Ik, f Ik hk, f x hk D = mol komponen kunci beratpada hasil atas
zhk F = mol komponen kunci berat dalam umpan
c a; -1 || Xk,d-P ay, —ai ) Xpy gD a, k= volatilitas komponen j, komponen kunci ringan = Ki/ K hk
= . i a’ .
T o -1l 7 4 F =| K : = konstanta keseimbangan
Ik Ik, f 2 =1 )\ Zh, £ -F 0 :
7 p° = tek uap murni
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Komponen fi, kmol/jam di, kmol/jam atop a hottom aavy F1 F2 DK Keterangan \
air 10,4748 10,2653 1,0000 0,0014 0,0378 0,0000{ 0,020756| 0,0208|0.01<DK<0.99, terdistriot
CH3COOC4H9 25,2067 0,5041 04341 1,0000 0,6588 0,6457| 0,058538( 0,7042(0.01<DK<0.99, terdistribt
Iog [ x| [xm |
| *uw 1gql * 1
N o = =
log a LK
Nmin= 2,3764
7. Menghitung Rmin (dengan pers. Underwood)
%X f
2——=1-q , Coulson hal. 421
a; —8
Trial nilai © sehingga persamaan diatas memenubhi.
Komponen X f aj 0 =
N BUTIL ASETAT (CH3COOC4H9) 0,6134 1,0000 -3,1821
Butanol (C4H100) 0,1317 1,2546 2,6737
air (H20) 0,2549 2,3220 0,5241
Y = 0,0157
. %X g R o1
a -0 “'m + , Coulson hal. 421
i
Komponen Xid 0 a;.% o/(0-0) Ry +1= 17315
N BUTIL ASETAT (CH3COQC4H9) 0,0385 0,4341 0,0220 R = 07315
Butanol (C4H100) 0,1775 0,5308 0,1423 R/RM=12.15 diambil RM=L5
air (H20) 0,7840 1,0000 15671 R= 0,8778
X = 1,7315




8. Jumlah Plate Teoritis, N

_R—-R., = 00779
R+1 7

N = Nyia 1+544X | (X -1 = 05767

Yo—=1-u1p yor | | ’
N+l 114+ 17.25710
H — Nm + 'j_.-' = 6,9758 termasuk di reboiler (1 stage)
1—Y
9. Jumlah Plate Actual, Nact
T= 386,3589 K
komponen B C D Vis (cp)
N BUTIL ASETAT (CH3COOC4H9) -8,3884 1,31E+03 1,77E-02 -1,61E-05 0,2589
Butanol (C4H100) -5,397 1,33E+03 6,22E-03 -5,51E-06 0,4132
air (H20) -10,2158 1,79E+03 1,77E-02 -1,26E-05 0,2445
oa= 1,3602
Ma = 0,8591
pa.oa = 1,1685
Eo =51-32.5*%log (pa.oa) = 48,8026 %
= 0,4880

Nact = N/Eo = 14,2939 15 stage




10. Menentukan Feed Locatioan
Menggunakan persamaan Kirkbride : (Coulson, p.526)

2
X X
log Nr | _ 0,206log [E] f.HK bLK
Ns D/ XfLk N\ XdHK
Nr/Ns = 0,1964

Jumlah stage termasuk reboiler (Nr+Ns) = 15,0000 termasuk stage pada boiler

Ns = 57773

Nr= 1,1345
Feed tray = 5,7773 dari bawah
Plate Design
Perhitungan sifat fisis
a. Densitas pada suhu distilat : 383,8943 K
Fase cair (data dari Yaws)
komponen F, kmol/jam X kg/m3
N BUTIL ASETAT (CH3COOC4H9) 0,5041 0,0385 343,5951
Butanol (C4H100) 2,3243 0,1775 298,1633
air (H20) 10,2653 0,7840 403,4585
13,0937 1,0000
pL_mix= 382,4623 kg/m3

Fase gas P= 12000atm R= 82,0600 cm3.atm/gmol K



komponen kmol/jam y kg/m3
N BUTIL ASETAT (CH3COOC4H9) 0,5041 0,0385 2,5951
Butanol (C4H100) 2,3243 0,1775 2,7197
air (H20) 10,2653 0,7840 4,8172
13,0937 1,0000
pV_mix= 4,3593 kg/cm3
b. Densitas pada suhu bottom:; 388,8235 K
Fase cair
komponen F, kmol/jam X kg/m3
N BUTIL ASETAT (CH3COOC4H9) 24,7026 0,8822 342,3820
Butanol (C4H100) 3,0883 0,1103 297,3168
air (H20) 0,2095 0,0075 402,3234
28,0003
pL_mix= 337,8601 kg/m3
Fase gas P= 12000atm R= 82,0600 cm3.atm/gmol K
komponen kmol/jam y kg/m3
benzene 24,7026 0,8822 4,7090
toluen 3,0883 0,1103 5,5548
cumene 0,2095 0,0075 5,5548
pV _mix= 4,8086 kg/m3
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1. FlowRate

D = 415,2544 kglj
V= (R+1)*D = 779,7523 kglj
Lo=R*D = 364,4979 kg/j
B = 3097,8007 kg/j
Lm-Vm=B = 3097,8007 kg/j
Lm=F*g+R*D = 3877,5530 kglj
Vm=Lm-B = 779,7523 kglj
Lm/Vm = 4,9728
2. Psycal Properties
distilat : bottom:
pV= 4,3593 kg/m3 pV= 4,8086 kg/m3
pL= 382,4623 kg/m3 pL= 337,8601 kg/m3



3. column diameter
Liquid-vapor flow factor (Coulson, p. 568)

FLv
FLV distilat =
F_ v bottom=

plate spacing

nilai K1 dari Fig 11.27
K1,distilat
K1,bottom

Flooding vapor velocity (Coulson, p. 568)

Lw [Pv

Vv w P
0,0499
0,5933

0,6000 m

0,1100 (garis merah)
0,0800 (garis hijau)

Ll O
u e :K:L

e~/

ustop =
usbottom =

Design percent flooding at maximum flow rate =

ustop =
uy bottom =

1,0244 m/s
0,6658 m/'s

0,9000
0,9220 m/'s

0,5992 m/'s

antara 0.3-0.6 (RK sinnot, P.448)



Maximum volumetric flow-rate
distilat 0,0497
bottom 0,0450

Net area required

distilat 0,0539

bottom 0,0752

As first trial take percent downcomerarea = 0,3000
Column cross-sectioned area

top = 0,0770 e

bottom = 0,1074 m?

Column diameter
top = 0,3132 m
bottom = 0,3699 m

4. Liquid Flow Pattern
Maximum volumetric liquid rate = 0,0032 ms/s
Dari Fig. 11.28 (Coulson, p.460) maka alirannya adalah reverse flow..

5. Provisional plate design

column diameter Dc = 0,3699 m
column area Ac = 0,1074 m2
downcomer area Ad = 0,0129 m2
net area An = Ac - Ad 0,0945 m2
active area Aa = Ac - 2Ad 0,0816 m2
hole area Ah,ambil 6.5 % dari Aa sebagai first trial 0,0053 m2
Weir length (Fig. 11.31 Coulson p. 464) untuk (A4/A¢) X100 = 12,0000 %
lw/De = 0,7621
b = 0,2819 m
Ambil weir height = 50,0000 mm
hole diameter = 5,0000 mm
plate thickness = 5,0000 mm
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maximum liquid rate 1,0771 kg/s

Pada percent turn down = 0,9000 , min. liquid rate =
Dengan Francis weir formula dapat dihitung weir liquid crest (Coulson, p.572) :
=2/
Now — 75 O[
~L I\~
maXhew = 37,7894 mm liquid
min hgy = 35,2261 mm liquid
Pada minimumrate hy, + how = 85,2261 mm
Fig. 11.30 (Coulson, p.462) : K=

Minimum design vapor velocity
L <, —o.eodz25.a—a, )|
h /2 i
P\
Actual minimumvapor velocity = minimum vapor rate/Ah
= 7,6417 m/s

Memenuhi syarat, karena diatas weep point.
7,6417 actual > uhmin
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30,6000

5,5818 m/s

5,5818

0,96%4 kg/s



7. Plate Pressure Drop
Dry plate drop
Maximum vapor velocity through holes

up = 8,4908 m/s
Fig. 11.34 (Coulson, p. 467) untuk plate thickness/hole diameter = 1 dan An/Ap = An/A, = 0,1, maka
G = 0,8100
Pressure drop through dry plate
U 2
hy — 51[_?') Pv _ 79,7594 mm liquid
Co P
Residual head 3
h, — 12,5x10 _ 36,9976 mm liquid
PL

Total pressure drop

hy =hg +(hyw +how) +hy =

2,0600

0,0650

204,5463 mm liquid

Pressure drop per plate = 204,5463 mm liquid
Column pressure drop = 677,9497 Pa = 0,6779 K.Pa
8. Downcomer Liquid Back-up
Downcomer pressure loss
Ambilhg = hy-10 = 40,0000 mm
Area under apron, Az = haply = 0,0113 n?
Ay = 0,0129 m?
Karena Az, < Ag maka Aap digunakan dalam persamaan :
L = 13,2713 mm
hgye — 166 wd — '
oL Am
Back-up in downcomer
hy, — houy +~howd+-hye ~h o — 305,6069 mm 0,3056 m
0,3056 m< % (plate spacing + weir height) = 0,3250 m
maka tray spacing dapat diterima
Cek residence time
t, — AdNbcPL _ 1,2353 s > 3 s, satisfactory
L wwd
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9. Check Entrainment
Actual percentage flooding for design area

Uy = 0,4766 m/s
percent flooding = 71,5909 %, FLy = 0,5933
Fig. 11.29 (Coulson, p.461) : y = 0,0075 (garis merah)

well below 0,1 satisfactory

10. Trial layout
Menggunakan Cartridge-type Construction.
50,0000 mm Unperforated Strip Round Plate Edge : (50-75 mm)

Wide Calming Zone 75,0000 mm
Perforated area 75,0000 - ‘ﬂn
0,2819 | 0,3699 m
- N
75 mm ->| <
11. Perforated Area
Dari Fig. 11.32, pada l,/D; = 0,7621 , diperoleh 6. =
Angle subtended at plate by unperforated strip = 81,8000 °
Mean length, unperforated edge strips = 0,4208 m
Area of unperforated edge strips = 0,0210 n¥
Area of calming zones = 0,0182 n¥
Total area available for perforations A, = 0,0424 m?
Ah/Ap = 0,1251
Fig. 11.33 (Coulson, p. 466) : 1/dy = 3,0000 , satisfactory, antara 2.5 - 4
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12. Number of Holes
Area of one hole =
Number of holes =

13. Plate specification

Plate no. 1,0000

Plate ID 0,3699 m
Hole size 5,0000 mm
Hole pitch 15,0000 mm A
Total no. holes 270,3182
Active holes 270,3182
Blanking area 0,1021

MECHANICAL DESIGN
1. Spesifikasi Menara
plate spacing antara 0,3-0,6 m
diambil jarak plate spacing
tinggi kolom

Ruang kosong diatas plate teratas = 10% dari tinggi kolom
Ruang kosong dibawah plate terbawah = 10% dari tinggi kolom

(Coulson and Richardson, p. 448)

Tinggi Shell Menara Distilasi =

Diameter =

2. Penentuan Kondisi Design, berdasarkan Brownell
a. Bahan : Carbon Steel SA 283 Grade C
f (Allowable stress ) = 12650,0000 psi

b. Suhu design

T operasi = 386,3589 °K
c. Tekanan design
P operasi = 1,0000 atm

Pdesign =1,2 * P operasi=
Diambil nilai C (Faktor korosi)=

0,000020 m?
270,3182
Turn down 0,9000 max rate
Plate material stainless steel
Downcomer material stainless steel
Plate spacing 0,6000 m
Plate thickness 5,0000 mm
Plate pressure drop 204,5463 mm liquid
0,6000 m (Coulson and Richardson, p. 448)
9,0000 m
0,9000 m
0,9000 m
10,8000 m
0,3699 m = 14,5616 in

brownell p.2511.13.1

14,6960 psi
17,6351 psi
0,1250 in, dan E (Effisie 0,8000
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3. Tebal Shell
Persamaan untuk menghitung minimumthickness : (Brownell, p. 254)

. —
e — =2 S — 0,1377 in = 34976 mm
FfFE—O ., 6. F
dipilih tebal standar = 0,2500 in = 6,3500 mm brownell p.350
Diameter luar shell
ODs = IDs + 2 (tebal shell) = 15,0616 in
dari tabel 5.7, P.89, 91 Brownell,1959. dipilih OD standar = 24,0000 in
sehingga diameter dalam shell = OD standar - 2 (tebal shell) 23,5000 in
4. Tebal Head
Jenis : torispherical dished head
Persamaan untuk menghitung minimum thickness : (Brownell, p. 254)
tH = 0-885-P.r —+
f . E —O.1.FP
Diambil :
f= 12650,0000 psi, dari tabel 5.7 Brownell
C= 0,1250 in
E= 0,8000
Tebal head = 0,1620 in = 4,1153 mm
Sehingga dipilih tebal head standart 3/8 in = 0,3750 in sf=11/2-3 diambil 2,0000 brownell p.88t.5.6
icr=17/8 1,1250 brownell p.90t.5.7
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5.tinggi Head (hH)
dari tabel 5.7 Brownell hal.90

Ods = 24,0000 in
tH= 0,3750 in
IDs = 23,5000 in
didapat : icr=
r =
a= IDs/2 =
AB= a-icr=
BC= r-icr=
AC= (BC? - ABY)?=
b= r-AC=

Dari tabel 5.6 Brownell hal.88 dengan th 3/8 in didapat sf =1.5-3 in
perancangan digunakan sf=
hH = tH+b +sf
= 6,1173 in
= 0,5098 ft
= 0,1554 m

6. Tinggi Total Menara Distilasi
hMD = Tinggi MD + 2*tinggi head
11,1108 m

7. Tebal Isolator

Asumsi : 1. keadaan steady state
2.suhu udara luar = 30°C
3.suhu dinding luar isolator = 50°
, TL T2 T3
iy . QR
o LQB Qg
R e Tu

¥
YA 4

1,1250 in
24,0000 in
11,7500 in
10,6250 in
22,8750 in

20,2577 in
3,7423 in

2,0000 in
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ry = jari-jari dalamshell

r, = jari-jari luar shell

r3 = jari-jari luar setelah diisolasi

¥ =tebal dinding shell

% = tebal isolator

T1 =suhu dinding dalamshell

T, =suhu dinding luar shell

T3 =suhu isolator luar

T4 =suhu udara luar

g1 = konveksi bahan ke dinding dalamshell

g, = konduksi dalamshell ke luar shell

g3 = konduksi luar shell ke permukaan luar isolator
g4 = konveksi dan radiasi permukaan luar isolator ke udara



interpolasi nilai kis interpolasi nilai ks
32,0000 0,0870 212,0000 26,0000
kern.p.795t.2 121,7300 x 517,4780 x
212,0000 0,1110 1112,0000 21,0000
X= 0,0990 X= 24,3029
interpolasi nilai v interpolasi nilai k
300,0000 0,0000 300,0000 0,0262
315,5000 x 315,5000 x
350,0000 0,0000 350,0000 0,0300
X= 0,0000 X= 0,0274
interpolasi nilai Pr interpolasi nilai n
300,0000 0,7080 300,0000 0,0000
315,5000 x 315,5000 x
350,0000 0,6970 350,0000 0,0000208
X= 0,7046 X= 0,0000192
sifat-sifat fisis bahan
* bahan isolasi asbestos, dengan sifat-sifat fisis (kern):
kis = 0,1713 W/m.C isolator
e = 0,9600
* carbon steel ks 42,0610 W/m.C yg diisolasi
* sifat-sifat fisis udara pada suhu Tf (Holman,1988. Daftar A-5)
Tf 315,5000 K
v 0,0000 m2/s
k 0,0274 W/m.C
Pr 0,7046
B 0,0032 K-1
0,0000 kg/m.s
g 9,8000 m/s2
keadaan steady state QA=QB=QC=(QD+QR)
r3=r2+x
rl 11,7500 in 0,2985 m
r2 12,0000 in B-18 0,3048 m
L= 10,8000 m 10,8000 m




konduksi

QB = (2*pi*ks*L).(T1-T2) = 135500,4886 x(T1-T2) e
In (r2/r1)
QC = (2*pi*kis*L) . (T2-T3) = 11,6167 x(T2- T3)/In(0.8382+x/0.8382)................b
In (r3/r2)
konweksi
Bil Gr pada L= 3
-B-(T3-T4) - L
Gr.pPr=9 L > ) - Pr
1 &4
Gr= 3282999814742,1300
Gr.Pr= 2313168839469,1600 turbulen
Gr.Pr > dari 10° maka aliran turbulen sehingga biasa dipakai persamaan (Daftar 7-2, Holman, 1988) :
h—=1.31*(AT) "2 e
hc = 3,8305 W/m.C
QD=hc.A . (T3-Tu) 6494,9335 X(0.8382+ %) .evvovrniC

QD=hc.2.pi.r3.L.(T3-Tu)
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Radiasi

QR = £.6.A.(T3M) - (Tund)) = 116102177 X (0.8382+ %) v.vvevrnrod
QR = £.6.2.pi.r3.L((T3") - (Tur)) =

kemudian ditrial dengan menggunakan persamaan a,b,c dan d sehingga didapat :

T2= 396,2149 K 123,2149 ¢
X= 0,0363 m
sehingga: keadaan steady state QA=QB=QC=(QD+QR)
QD= 2215,6885
QR= 3960,7221 (QD+QR)= 6176,4106
QC= 5927,2141 QC-(QD+QR)= -249,1965
Q= 6176,4106
jadi tebal isolasi X= 3,6341 cm
T2= 396,2149 K 123,2149 C

8. Diameter Pipa Pemasukan dan Pengeluaran
dipilih jenis pipa : Carbon Steel (karena harganya lebih murah dan komponen yang melewati pipa tidak bersifat korosif)

D opt — 203 G 0.53 Yo -0.37 .....(Coulson and Richardson vol.6, 1983, P.221, Eq 5.14)
a. Pipa umpan
T= 388,7000 K P= 1,0000 atm
Komponen F, kmol/j X p kg/m? pL yaws
bf Ri LB 1SS TrAdh (I HIG RE0AHI) 25,2067 0,6134 2,6909 342,4124
Butanol (C4H100) T= 5838043 K 0,1317 4,9949 297,3380
air (H20) p= 10 474%0 atm 02549 58920 402,3518
R= 41?ﬁﬁuu CITIS.diimvgImoTr N 1,0000
ROITPOTTETT X0 BIVI BIVI
N BUTILASETAT (CH3COOC4H9) 0,03881 7220 La/me  116,0000 4,4662
Butanol(C4H100) 017750 9758 ka/s 74,0000 13,1361
air (H2@) ., = 0,78488 0470 mm 18,0000 141117 13011 in
Dipakai pipa standar (IPS) : 31,7140
P Nominal pig’egJ (s)}zzeg/gmg 1’2081},(5&4813 in
Dan jika digunakan cara di Coulson & RiclB}¥dson hal 221, maka : 1,0490 in
D opt — 293 G Echeztalegmber ,37 40,0000
dengan : p= 1,2081 kg/s
G= 0,1153 kg/m?
sehingga, Dopt = 86,9683 mm B-20 3,4239 in
Dipakai pipa standar (IPS) :
Nominal pipe size = 4,0000 in
1D = 4,0260 in

Schedule number = 40,0000



c.Piparefluks distilat

Lo = 364,4979 kg/jam
T = 296,7612 °K
Komponen %o pL, kg/m3
N BUTIL ASETAT (CH3COOC4H9) 0,0735 365,7625
Butanol (C4H100) 0,2771 313,5310
air (H20) 0,6496 424,0611
1,0001

Dan jika digunakan cara di Coulson & Richardson hal 221, maka :

0,53 -0,37
D,,. = 293 G Yo,
p = 389,2112 kg/m?
G = 0,1012 kg/s
Diopt = 9,5798 mm
Dipakai pipa standar (IPS) :
Nominal pipe size = 0,7500 in
ID = 0,8240 in
Schedule number = 40,0000
d. Pipa pengeluaran bottom (plate Np)
Lm'= 3877,5530 kg/jam
T= 388,8235 K
Komponen flow,kmol/j Xo p, kg/m3
N BUTIL ASETAT (CH3COOC4H9) 24,7026 0,8822 342,3820
Butanol (C4H100) 3,0883 0,1103 297,3168
air (H20) 0,2095 0,0075 402,3234
28,0003 1,0000
Dan jika digunakan cara di Coulson & Richardson hal 221, maka :
0,53 -0,37
D, = 293G P
dengan: G= 10771 kyg/s
p= Bs2ss01 kg/me
sehingga, Dopt = 35,3452 mm =

0,3772 in

1,3915 in



Dipakai pipa standar (IPS) :

Nominal pipe size = 1,5000
ID = 1,6100 in
Schedule number = 40,0000
e. Pipa refluks bottom
VvV = 779,7523 kg/jam R= 82,0600 cm3.atm/gmol K
P = 6,2000 atm T (dew point) = 425,3874 K
Komponen VB BM BM'
N BUTIL ASETAT (CH3COOC4H9) 0,8124 116,0000 94,2409
Butanol (C4H100) 0,1879 74,0000 13,9049
air (H20) 0,0000 18,0000 0,0002
1,0003 108,1460
Dan jika digunakan cara di Coulson & Richardson hal 221, maka :
0,53 -0 ,37
D, = 293G P
dengan : G= 0,2166 kg/s
p= 19,2082 kg/m?
sehingga, Dopt = 43,6390 mm = 1,7181 in
Dipakai pipa standar (IPS) :
Nominal pipe size = 4,0000 in
ID = 3,0580 in
Schedule number = 40,0000
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SPESIFIKASI MENARA DISTILASI

1. Tinggi menara = 11,1108 m

2. Diameter menara = 0,3699 m

3 Tebalshell = 0,2500 in

4. Jenis head = torispherical dished head

5. Tebal head = 0,3750 in

6. Tebal isolator = 3,6341 cm

7. Pipaumpan = 1,0000 in (IPS)
8. Pipa hasil atas ke condensor = 4,0000 in (IPS)
9. Pipa refluks distilat = 0,7500 in (IPS)
10. Pipa pengeluaran bottom = 1,5000 in (IPS)
11. Pipa refluks bottom = 4,0000 in (IPS)
12. volume menara = 1,1943 m3
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Fungsi

Jenis

1. Persamaan antaoine (dari yaws)

- Distilasi Sieve tray

MENARA DISTILASI |1

: Memurnikan produk utama Butil Asetat

Persamaan tekanan uap : log Po = A + (B/T) + C*Log (T) + D*T + (E*T"2) mmhg

A B C D E

N BUTIL ASETAT (CH3COO( 4,383 -2,711E+03 3,98E+00 -1,66E-02 9,72E-06

Butanol (C4H100) 40 -4,00E+03 -1,03E+01 -3,26E-10 8,67E-07

air (H20) 29,8605 -3,15E+03 -7,30E+00 2,42E-09 1,81E-06
2. Kondisi Operasi Umpan (bubble point)
P= 1,0547 atm 801,5604 mmHg
T= 399,5000 K 126,5000 C
komponen kg/jam kgmol/jam X Pio (mmHg) Ki=pio/p yi=Xi.Ki o
N BUTIL ASETAT (CH3COOC4H9) 2865,4975 24,7026 0,8822 766,4577 0,9562 0,8436 1,0000
Butanol (C4H100) 228,5324 3,0883 0,1103 1014,4773 1,2656 0,1396 1,3236
air (H20) 3,7709 0,2095 0,0075 1811,9939 2,2606 0,0169 2,3641
total 3097,8007 28,0003 1,0000 10
3. Kondisi Operasi Distilat (dew point)
P= 1,2000 atm 912,0000 mmHg
T= 397,7384 K 124,7384 C
komponen kg/jam kgmol/jam yi Pio Ki=pio/p Xi=yi/Ki a
N BUTIL ASETAT (CH3COOC4H9) 85,9649 0,7411 0,2574 728,2861 0,7986 0,3224 0,4242
Butanol (C4H100) 143,0000 1,9324 0,6713 955,92 1,05 0,6404 0,5568
air (H20) 3,6955 0,2053 0,0713 1716,6715 1,8823 0,0379 1,0000
total 232,6604 2,8788 1,0000 1,0
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4. Kondisi Operasi Bottom (buble point)

P= 1,0000 atm 760,0000 mmHg
T= 391,0645 K 126,5000 C
komponen kg/jam kgmol/jam Xi Pio Ki=pio/p yi=xi.Ki
N BUTIL ASETAT (CH3COOC4H9) 2779,5325 23,9615 0,9538 758,2509 09977 09516 1,0000
Butanol (C4H100) 85,5324 1,1558 0,0460 1391,8318 18314 0,0843 1,8356
air (H20) 0,0754 0,0042 0,0002 1,0000 0,013 0,0000 0,0013
total 2865,1403 25,122 1,0
5: I\/Ier!entukan Kom_ponen LK-HK xjD = mol komponen j pada hasil atas
dipakai persamaan Shiras et. al (Treybal pers. 9.164) X .
zZiF = mol komponen j dalam umpan
o -1 )( Xpg D oy~ i [ ¥nicg D xlk D= molkomponen kunc! r!ngan pada hasil atas
DK = i = L - zlk F = mol komponen kunci ringan dalam umpan
- Iy, f - - z . : ;
%Ik Ik, f %Ik hk, f x hk D = mol komponen kunci beratpada hasil atas
zhk F = mol komponen kunci berat dalam umpan
c o -1 || Xk,a-P ay, —ai ) Xpy gD a, k= volatilitas komponen j, komponen kunci ringan = Ki/ K hk
= i 1 ) i
T o -1l 7 4 F Fo= lk : = konstanta keseimbangan
Ik Ik, f 2 =1 )\ Zh £ -F :
’ p° = tek uap murni
xk,d.D= 0,2053 zZk,f. F = 0,2095
xhk,d . D = 0,7411 hkf. F= 24,7026
Komponen fi, kmol/jjam di, kmol/jjam a top a bottom aavg F1 F2 DK Keterangan |
air 0,2095 0,2053 1,0000 0,0013 0,0363 0,0000] 0,031089] 0,0311[0.01<DK<0.99, terdistribt
CH3CO0C4H9 24,7026 0,7411 0,4242 1,0000 0,6513 0,6383] 0,08593] 0,7242]0.01<DK<0.99, terdistribt
X X
log —-LK HK
XHK gL *LK Jp
Nm = =
IogaLK
Nmin = 2,2223
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7. Menghitung Rmin (dengan pers. Underwood)
Minimum refluxratio :
Karena umpan berada pada titik didihnya, maka q = 1
Xi-"<i.F = 0,0000 , Coulson hal. 421

= _ = A — <«gq
<x ; (=]

Trial nilai 6 sehingga persamaan diatas memenuhi.

Komponen % f 0 0 =(1,1928
N BUTIL ASETAT (CH3COOC4H9) 0,8822 1,0000 4,5768
Butanol (C4H100) 0,1103 1,3236 1,1158
air (H20) 0,0075 2,3641 0,0151
= 5,7077
Zii-%’g =R __+1 , Coulson hal. 421
Komponen Xid 0 ;.% o/(0-0)
N BUTIL ASETAT (CH3COOC4H9) 0,2574 0,4242 0,1421
Butanol (C4H100) 0,6713 0,5568 0,5878
air (H20) 0,0713 1,0000 1,5700
r = 2,2999
Rn+1= 2,2999
Ry = 1,2999
R/Rm=1.2-1.5 diambil Rm=1.5
R= 1,5598
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8. Jumlah Plate Teoritis, N

.. ”;fm_= l—expu 1+54.4X )[,1;‘1)]

N+ V
N=a_—¥ -

9. Jumlah Plate Actual, Nact

11+117.2X

0,1016

0,5521

6,1941 termasuk di reboiler (1 stage)

T= 394,4015 K
komponen B C D Vis (cp)
N BUTIL ASETAT (CH3COOQC4H9) -8,3884 1,31E+03 1,77E-02 -1,61E-05 0,2426
Butanol (C4H100) -5,397 1,33E+03 6,22E-03 -5,51E-06 0,3644
air (H20) -10,2158 1,79E+03 1,77E-02 -1,26E-05 0,2275
oa= 1,3548
pa = 0,6110
pa.oa = 0,8278

Eo =51-32.5*%log (pa.aa) = 53,6672 %

= 0,5367

Nact = N/Eo = 11,5417 12 stage
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10. Menentukan Feed Locatioan

Menggunakan persamaan Kirkbride : (Coulson, p.526)

12,0000 termasuk stage pada boiler

2
X X
log Nr | _ 0,206log [E) fLHK bLK
Ns D XLk A XdHK
Nr/Ns = 0,1182
Jumlah stage termasuk reboiler (Nr+Ns) =
Ns = 4,7653
Nr = 0,5632
Feed tray = 4,7653 dari bawah
5,0000 dari bawah
Plate Design
Perhitungan sifat fisis
a. Densitas pada suhu distilat : 397,7384 K
Fase cair (data dari Yaws)
komponen F, kmol/jam X kg/m3
N BUTIL ASETAT (CH3COOQC4H9) 0,7411 0,2574 340,1989
Butanol (C4H100) 1,9324 0,6713 295,7919
air (H20) 0,2053 0,0713 400,2786
2,8788 1,0000
pL_mix = 314,6749 kg/m3
R= 82,0600 cm3.atm/gmol K
Fase gas P= 1,2000 atm
komponen kmol/jam y kg/m3
N BUTIL ASETAT (CH3COQC4H9) 0,7411 0,2574 2,5951
Butanol (C4H100) 1,9324 0,6713 2,7197
air (H20) 0,2053 0,0713 4,8172
2,8788 1,0000

pV_mix=

2,8372 kg/cm3
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b. Densitas pada suhu bottom: 391,0645 K
Fase cair
komponen F, kmol/jam X kg/m3
N BUTIL ASETAT (CH3COOC4H9) 23,9615 0,9538 341,8319
Butanol (C4H100) 1,1558 0,0460 296,9327
air (H20) 0,0042 0,0002 401,8084
25,1215
pL_mix= 339,7761 kg/m3
Fase gas P= 1,0000
komponen kmol/jam y kg/m3
benzene 23,9615 0,9538 4,7090
toluen 1,1558 0,0460 5,5548
cumene 0,0042 0,0002 5,5548
pV_mix= 4,7481 kg/m3
1. FlowRate
D = 232,6604 kg/j
V= (R+1)*D = 595,5720 kg/j
Lo=R*D = 362,9116 kg/j
B = 2865,1403 Kkg/j
Lm-Vm=B = 2865,1403 Kkg/j
Lm=F*q+R*D = 3460,7123 kg/j
Vm=Lm-B = 595,5720 kg/j
Lm/Vim = 5,8107
2. Psycal Properties
distilat : bottom:
pv= 2,8372 kg/m3 pV=
pL= 314,6749 kg/m3 pL=
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3. column diameter
Liquid-vapor flow factor (Coulson, p. 568)

L w P v
= =

LV V w oL
FLv distilat = 0,0579
FLv bottom= 0,6869
plate spacing 0,6000 m antara 0.3-0.6 (RK sinnot, P.448)
nilai K1 dari Fig 11.27
Kl distilat 0,1100 (garis merah)
K1,bottom 0,0800 (garis hijau)

Flooding vapor velocity (Coulson, p. 568)

[ — P ~s
= K
bl & T P
ustop = 1,1532 m/s
usbottom = 0,6720 n/s
Design percent flooding at maximum flow rate = 0,9000
ustop = 1,0379 m/s
uy bottom = 0,6048 nvs
Maximum volumetric flow-rate
distilat 0,0583
bottom 0,0348
Net area required
distilat 0,0562
bottom 0,0576
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As first trial take percent downcomerarea = 0,3000
Column cross-sectioned area

top = 0,0803 m?

bottom = 0,0823 e

Column diameter
top = 0,3197 m
bottom = 0,3238 m

4. Liquid Flow Pattern

Maximum volumetric liquid rate = 0,0028 me/s
5. Provisional plate design
column diameter Dc = 0,3238 m
column area Ac = 0,0823 m2
downcomer area Ad = 0,0099 m2
net area An = Ac - Ad 0,0724 m2
active area Aa = Ac - 2Ad 0,0625 m2
hole area Ah,ambil 6.5 % dari Aa sebagai first trial 0,0041 m2
Weir length (Fig. 11.31 Coulson p. 464) untuk (Ag/A.) X100 = 12,0000 %
/D = 0,7621
lw = 0,2468 m
Ambil weir height = 50,0000 mm
hole diameter = 5,0000 mm
6. check weeping plate thickness = 5,0000 mm
maximum liquid rate 0,9613 kg/s
Pada percent turn down = 0,9000 , min. liquid rate = 0,8652 kg/s
Dengan Francis weir formula dapat dihitung weir liquid crest (Coulson, p.572) :
=2/
L~/
Now — 750
[ ~ I~/
maXhow = 38,1349 mm liquid
min hgw = 35,5482 mm liquid
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Pada minimumrate hy, + hgy = 85,5482 mm
Fig. 11.30 (Coulson, p.462) : Ky = 30,6000
Minimumdesign vapor velocity
<, —o.9d=2s5.4—a, )|
ul = = 5,6172 m/s
h /2 :
A\

Actual minimumvapor velocity = minimum vapor rate/Ah

= 7,7131 m/s
Memenuhi syarat, karena diatas weep point.

7,7131 actual > uhmin 5,6172

7. Plate Pressure Drop 2,0958

Dry plate drop

Maximum vapor velocity through holes
Uy =

Fig. 11.34 (Coulson, p. 467) untuk plate thickness/hole diameter =1 dan A
Co

Pressure drop through dry plate

U 2
hy — 5{_hj Py _
Co PL
Residual head 3
12,5x10
hy = =
P

—

Total pressure drop

Pressure drop per plate =
Column pressure drop

8,5701 nvs
h/Ap = Ah/Aa =0,1, maka:
0,8100

79,7803 mm liquid

36,7889 mm liquid

204,7041 mm liquid

204,7041 mm liquid
682,3205 Pa

0,6823 K.Pa , Coulson hal. 580
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8. Downcomer Liquid Back-up
Downcomer pressure loss

Ambilhg, = hy-10 = 40,0000 mm
Area underapron, Ay = hgly = 0,0099 m?
Ag = 0,0099 e
Karena A, < Ag maka Aap digunakan dalam persamaan :
L = 13,6387 mm
=) dce — 166[ wd _ )
P A m
Back-up in downcomer
hy, —dh v +~howd+heg ~h_,  — 306,4776 mm
0,3065 m< % (plate spacing + weir height) =
maka tray spacing dapat diterima
Cek residence time
t, — AdNbcPL 1Y 3,0698 s > 3 s, satisfactory
L wvwvd
9. Check Entrainment
Actual percentage flooding for design area
Uy = 0,4811 m/s
percent flooding = 71,5909 %, F vy = 0,6869

Fig. 11.29 (Coulson, p.461): y =

10. Trial layout

Menggunakan Cartridge-type Construction.

50,0000 mm Unperforated Strip Round Plate Edge : (50-75 mm)
Wide Calming Zone 75,0000 mm

Perforated area 75,0000 _ mm

I
|
0,2468 t I
|
|
|

Smmpy| [«

0,0075 (garis merah)
well below 0,1 satisfactory

0,3238 m

0,3065 m

0,3250 m



11. Perforated Area
Dari Fig. 11.32, pada |,/D; =

0,7621 , diperoleh O

Angle subtended at plate by unperforated strip =

Mean length, unperforated edge strips
Area of unperforated edge strips

Area of calming zones

Total area available for perforations A,

Fig. 11.33 (Coulson, p. 466) : I,/d, =

12. Number of Holes
Areaofone hole =
Number of holes =

13. Plate specification
Plate no.

Plate ID

Hole size

Hole pitch

Total no. holes

Active holes

Blanking area

= 98,2000 °

81,8000 °
0,3550 m
0,0178 m?
0,0147 ¢
0,0301 nm?
0,1350

3,0000 , satisfactory, antara 2.5- 4

Ah/Ap =
0,000020 n?
207,1667
1,0000 Turn down
0,3238 m Plate material
5,0000 mm Downcomer material
15,0000 mm A Plate spacing
207,1667 Plate thickness
207,1667 Plate pressure drop

0,0782
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MECHANICAL DESIGN
1. Spesifikasi Menara
plate spacing antara 0,3-0,6 m

(Coulson and Richardson, p. 448)

diambil jarak plate spacing 0,6000 m (Coulson and Richardson, p. 448)
tinggi kolom 7,2000 m
Ruang kosong diatas plate teratas = 10% dari tinggi kolom 0,7200 m
Ruang kosong dibawah plate terbawah = 10% dari tinggi kolom 0,7200 m
Tinggi Shell Menara Distilasi = 8,6400 m
Diameter = 0,3238 m

2. Penentuan Kondisi Design, berdasarkan Brownell
a. Bahan : Carbon Steel SA 283 Grade C

f (Allowable stress ) = 12650,0000 psi

b. Suhu design
T operasi = 394,4015 °K

c. Tekanan design

brownell p.2511.13.1

P operasi = 1,0547 atm 15,4996 psi
Pdesign =1,2* P operasi= 18,5995 psi
Diambil nilai C (Faktor korosi)= 0,1250 in, dan E (Effisie 0,8000
3. Tebal Shell
Persamaan untuk menghitung minimum thickness : (Brownell, p. 254)
—_ L:
te — =2 Y — 0,1367 in = 3,4729 mm
FTE—O,&6.
dipilih tebal standar = 0,2500 in = 6,3500 mm
Diameter luar shell
ODs = IDs + 2 (tebal shell) = 13,2477 in

dari tabel 5.7, P.89, 91 Brownell,1959. dipilih OD standar = 24,0000 in
sehingga diameter dalam shell = OD standar - 2 (tebal shell) 23,5000 in
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6. Tinggi Total Menara Distilasi
hMD = Tinggi MD + 2*tinggi head
8,9508 m

7. Tebal Isolator
Asumsi : 1. keadaan steady state
2.suhu udara luar = 30°C
3. suhu dinding luar isolator = 50°
4. Tebal Head
Jenis : torispherical dished head

Persamaan untuk menghitung minimum thickness : (Brownell, p. 254)
O .8385 P .r

Tt — —+ C
f . . E —O.1L.F
Diambil :
f= 12650,0000 psi, dari tabel 5.7 Brownell
C= 0,1250 in
E= 0,8000
Tebal head = 0,1640 in =

Sehingga dipilih tebal head standart 3/8 in =

5.tinggi Head (hH)
dari tabel 5.7 Brownell hal.90

Ods = 24,0000 in

tH= 0,3750 in

IDs = 23,5000 in
didapat : icr= 1,1250 in
r= 24,0000 in
a= IDs/2 = 11,7500 in
AB= a-icr= 10,6250 in
BC= r-icr= 22,8750 in
AC = (BC? - AB?)Y2= 20,2577 in
b= r-AC= 3,7423 in

Dari tabel 5.6 Brownell hal.88 dengan th 3/8 in didapat sf =1.5-3in
perancangan digunakan sf = 2,0000 in
hH = tH+b +sf

= 6,1173 in

= 0,5098 ft

= 0,1554 m

4,1667 mm
0,3750 in

B-36

sf=11/2-3
icr=17/8

diambil

2,0000 brownell p.881.5.6
1,1250 brownell p.90t.5.7



7. Tebal Isolator
Asumsi :

1. keadaan steady state
2.suhu udara luar = 30°C
3. suhu dinding luar isolator = 50°

r, = jari-jari dalamshell

r, = jari-jari luar shell

r3 = jari-jari luar setelah diisolasi

X =tebal dinding shell

% = tebal isolator

T1 =suhu dinding dalamshell

T, =suhu dinding luar shell

T3 =suhu isolator luar

T, =suhu udara luar

g: = konveksi bahan ke dinding dalamshell

g, = konduksi dalamshell ke luar shell

g3 = konduksi luar shell ke permukaan luar isolator
g4 = konveksi dan radiasi permukaan luar isolator ke udara

, 11213
QA p > S5
n | |oB| g
T é' Tu
pE 1,
XL X
interpolasi nilai kis interpolasi nilai ks
32,0000 0,0870 212,0000 26,0000
121,7300 x 517,4780 x
212,0000 0,1110 1112,0000 21,0000
X= 0,0990 X= 24,3029
interpolasi nilaiv interpolasi nilai k
300,0000 0,0000 300,0000 0,0262
315,5000 x 315,5000 x
350,0000 0,0000 350,0000 0,0300
X= 0,0000 X= 0,0274
interpolasi nilai Pr interpolasi nilai u
300,0000 0,7080 300,0000 0,000018
315,5000 x 315,5000 x
350,0000 0,6970 350,0000 0,000021
X= 0,7046 X= 0,000019




keadaan steady state QA=QB=QC=(QD+QR)

r3=r2+x

rl 11,7500 in 0,2985 m
r2 12,0000 in 0,3048 m
L= 8,6400 m 8,6400 m

konduksi
QB = (2*pi*ks*L).(T1-T2) = 108400,3909 x(T1-T2) c..a
In (r2/r1)

QC = (2*pi*kis*L) . (T2-T3) = 9,2934 x(T2-T3)/In(0.8382+x/0.8382)...............b
In (r3/r2)

konweksi
Bil Gr pada L=
g-p-(T3-T4)-L°

Sro. Pr = >
' &

Gr= 1680895905147,9700
Gr.Pr= 1184342445808,2100 turbulen

GroPr > dari 10° maka aliran turbulen sehingga biasa dipakai persamaan (Daftar 7-2, Holman, 1988) :

h=1.31*(AT) 2 fem

hc= 3,8305 W/m.C

Pr

QD=hc.A .(T3-Tu) 5195,9468 x(0.8382+X)  ............c
QD=hc.2.pi.r3.L.(T3-Tu)

Radiasi
QR =¢£.0.A.((T3"4) - (Tu™4)) = 9288,1742 x(0.8382+ %) veeend
QR =¢.6.2.pir3.L.((T3"4) - (Tu"4)) =

kemudian ditrial dengan menggunakan persamaan a,b,c dan d sehingga didapat :

T2= 396,2149 K 123,2149 ¢

X= 0,0363 m

sehingga : B-38 keadaan steady state QA=QB=QC=(QD+QR)



QD= 1772,5508

QR= 3168,5777 (QD+QR)= 4941,1285
QC= 4741,7713 QC-(QD+QR)= -199,3572
Q= 4941,1285
jadi tebal isolasi X= 3,6341 cm

T2= 396,2149 K 1232149 C

8. Diameter Pipa Pemasukan dan Pengeluaran
dipilih jenis pipa : Carbon Steel (karena harganya lebih murah dan komponen yang melewati pipa tidak bersifat korosif)

D, = 293G .53 5 ~0.37 ....(Coulson and Richardson vol.6, 1983, P.221, Eq 5.14)
a. Pipa umpan
T = 399,5000 K P= 1,0547 atm
Komponen F, kmol/j X p kg/m? pL yaws
N BUTIL ASETAT (CH3COOC4H9) 24,7026 0,8822 2,6909 339,7692
Butanol (C4H100) 3,0883 0,1103 4,9949 295,4915
air (H20) 0,2095 0,0075 5,8920 399,8757
28,0003 1,0000
pl = 335,3353 kg/m?
G = 0,8605 kg/s
Diopt = 31,4672 mm 1,2389 in
Dipakai pipa standar (IPS) :
Nominal pipe size = 1,0000 in
ID = 1,0490 in
Schedule number = 40,0000

B-39



b. Pipa hasil atas menuju condensor

T= 397,7384 K
P= 1,2000 atm
R= 82,0600 cm3.atm/gmol K
Komponen %o BM BM'
N BUTIL ASETAT (CH3COOC4H9) 0,2574 116,0000 29,8612
Butanol (C4H100) 0,6713 74,0000 49,6732
air (H20) 0,0713 18,0000 1,2837
80,8181
p= 0,0030 g/cm3 2,9714 kg/m3
Dan jika digunakan cara di Coulson & Richardson hal 221, maka :
0,53 -0 ,37
D,,. = 293G P
dengan : p= 2,9714 kg/s
= 0,0646 kg/m?
sehingga, Dopt = 45,8558 mm =
Dipakai pipa standar (IPS) :
Nominal pipe size = 4,0000 in
ID = 4,0260 in
Schedule number = 40,0000

c.Piparefluks distilat

Lo = 362,9116 kg/jam
T = 296,7612 °K
Komponen %o pL, kg/m3
N BUTIL ASETAT (CH3COOC4H9) 0,3224 365,7625
Butanol (C4H100) 0,6404 313,5310
air (H20) 0,0379 424,0611
1,0007
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Dan jika digunakan cara di Coulson & Richardson hal 221, maka :

0,53 -0,37
D,. = 293 G P
p = 334,7661 kg/m?
G = 0,1008 kg/s
Diopt = 10,1057 mm 0,3979 in
Dipakai pipa standar (IPS) :

Nominal pipe size = 0,7500 in

ID = 0,8240 in

Schedule number = 40,0000

d. Pipa pengeluaran bottom (plate Np)

Lm'= 3460,7123 kg/jam
T= 391,0645 K
Komponen flow,kmol/j Xo p, kg/m3
N BUTIL ASETAT (CH3COOC4H9) 23,9615 0,9538 341,8319
Butanol (C4H100) 1,1558 0,0460 296,9327 on-line gasdensity calc PV=ZnRT
air (H20) 0,0042 0,0002 401,8084
25,1215 1,0000

Dan jika digunakan cara di Coulson & Richardson hal 221, maka :

0,53 -0,37
D,,. = 293G P
dengan: G= 0,9613 kg/s
p= 339,7761 kg/m?
sehingga, Dopt = 33,2081 mm = 1,3074 in
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Dipakai pipa standar (IPS) :

Nominal pipe size = 1,5000
ID = 1,6100 in
Schedule number = 40,0000
e. Pipa refluks bottom
V = 595,5720 kg/jam R= 82,0600 cm3.atm/gmol K
P = 6,2000 atm T (dew point) = 425,3874 K
Komponen VB BM BM'
N BUTIL ASETAT (CH3COOQC4H9) 0,9516 116,0000 110,3888
Butanol (C4H100) 0,0843 74,0000 6,2353
air (H20) 0,0000 18,0000 0,0000
1,0359 116,6242
Dan jika digunakan cara di Coulson & Richardson hal 221, maka :
0,53 -0 .,37
D,. = 293G P
dengan : G= 0,1654 kg/s
p= 20,7140 kg/m?
sehingga, Dopt = 36,7896 mm = 1,4484 in
Dipakai pipa standar (IPS) :
Nominal pipe size = 4,0000 in
ID = 3,0580 in
Schedule number = 40,0000
SPESIFIKAS| MENARA DISTILASI
. Tinggi menara = 8,9508 m
. Diameter menara 0,3238 m
Tebal shell 0,2500 in
. Jenis head = torispherical dished head
. Tebal head 0,3750 in
. Tebal isolator 3,6341 cm
. Pipa umpan 1,0000 in (IPS)
. Pipa hasil atas ke condensor 4,0000 in (IPS)
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Pipa refluks distilat

10. Pipa pengeluaran bottom
11. Pipa refluks bottom
12. volume menara

0,7500 in (IPS)
1,5000 in (IPS)
4,0000 in (IPS)
0,7373 m3



