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ABSTRAK 

Pabrik pembuatan Asam Asetat dengan kapasitas produksi 71.000 ton/tahun 

direncanakan berdiri pada tahun 2030 berlokasi di Kawasan Industri Kaltim 

Industrial Estate (KIE) di Jl. R.E Martadinata , Gg. Kapal Loktuan, Kec. Bontang 

Utara, Kota Bontang, Provinsi Kalimantan Timur dengan luas 3,5 ha. Proses 

pembuatan asam asetat ini mengacu pada Patent CN 2023/117101550 A, di mana 

proses yang digunakan adalah karbonilasi metanol dengan bahan baku berupa 

metanol dan karbon monoksida. Reaksi berlangsung dengan temperatur 180oC dan 

tekanan 28 atm menggunakan reaktor berjenis Continous Stirred Tank Reactor 

(CSTR). Pabrik ini berbentuk Perseroan Terbatas (PT) yang dipimpin oleh direktur. 

Sistem organisasi perusahaan ini adalah line and staff dengan karyawan sebanyak 

120 orang. Pabrik asam asetat layak dipertimbangkan untuk didirikan karena telah 

memenuhi parameter dari kelayakan ekonomi: 

• Total Capital Investment  = US$ 29.601.804,90 

• Selling Price per Year  = US$ 82.892.979,38 

• Total Production Cost  = US$ 62.879.583,99 

• Annual Cash Flow  = US$ 16.162.020,02 

• Pay Out time  = 1,979 tahun  

• Rate of return on investment  = 47,33%  

• Discounted Cash Flow –ROR  = 54,13%  

• Break Even Point  = 29,78%  

• Service Life = 11 tahun 

Kata Kunci: Asam Asetat, Karbonilasi Metanol, Continous Stirred Tank Reactor 
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1. ACCUMULATOR 

Cc = Tebal korosi maksimum, in 

Ej = Efisiensi pengelasan 

ID = Inside Diameter, m 

OD = Outside Diameter, m 

h = Panjang ellipsoidal, m 

L = Panjang accumulator, m 

LT = Panjang total accumulator, m 

P = Tekanan desain, psi 

r = Jari-jari, m 

S = Tegangan kerja yang diizinkan, psi 

T = Temperatur operasi, oC 

th = Tebal dinding head, m 

ts = Tebal dinding accumulator, m 

VH = Volume ellipsoidal head, m 

VT = Volume total accumulator, m3 

VS = Volume silinder, m3 

2. COOLER, HEATER, PARTIAL CONDENSOR, CONDENSOR, REBOILER 

A = Area perpindahan panas, ft2 

a = Flow area, ft2 

B = Baffle space, in 

BWG = Birmingham Wire Gage 

C = Clearance antar tube, in 

D = Diameter dalam tube, in 

De = Diameter ekivalen, in 

Ds = Diameter dalam shell, in 

f = Faktor friksi, ft2/in2 

Gs = Laju alir massa fluida pada shell, lb/jam.ft2 

Gt = Laju alir massa fluida pada tube, lb/jam.ft2 

g = Percepatan gravitasi, m/s2 

h = Koefisien perpindahan panas, Btu/jam.ft2.oF 

hi = Koefisien perpindahan panas fluida pada tube; 
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    Btu/jam.ft2.oF 

hio = Nilai koreksi hi pada tube, Btu/jam.ft2.oF 

ho = Koefisien perpindahan panas fluida pada shell,  

    Btu/ jam.ft2.oF 

jH = Faktor perpindahan panas 

k = Konduktivitas termal, Btu/jam.ft2.oF 

L = Panjang tube, pipa, ft 

LMTD = Logaritmic Mean Temperature Difference, oF  
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n = Pass 
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OD = Outside Diameter, ft 
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Pr = Return loss pressure drop, Psi 

Ps = Penurunan tekanan pada shell, Psi 

Pt = Penurunan tekanan tube, Psi 
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Q = Beban panas pada heat exchanger, Btu/jam 

Rd = Dirt factor, Btu/jam.ft2.oF 

Re = Bilangan Reynold, dimensionless 

Pr = Bilangan Prandtl, dimensionless 

s = Specific gravity 

T1,T2 = Temperatur fluida panas inlet, outlet, oF 

t1,t2 = Temperatur fluida dingin inlet, outlet, oF 

Tc = Temperatur rata-rata fluida panas, oF 

t c = Temperatur rata-rata fluida dingin, oF 

Uc,Ud = Clean  overall  coefficient, design  overall  coefficient, 

    Btu/jam.ft2. oF 

W1, W2 = Laju alir massa fluida panas, lb/jam 
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hr = Residual head, mm liquid 

ht = Total pressure drop, mm liquid 
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5. DECANTER 

Ai = Interphase area, m2 

Ap = Area of pipe, m2 

C  = Allowable Corrosion, m  

D = Diameter vessel, m  

Dp = Diameter pipa, m  

E = Joint efficient  

H = Tinggi vessel, m  

I  = Dispersi band, m  

Lc   = Laju alir volumetric continous phase, m3/s  

OD   = Outside Diamter, m  

P   = Tekanan vessel, atm  

Q   = Laju alir volumetric, m3/jam  

r   = Jari-jari vessel, m  

S   = Working stress allowable, psi  

ts   = Tebal silinder, m  

th   = Tebal ellipsoidal head, m  

T   = Temperatur vessel, K  

Ud   = Setting velocity, m/s 

ρ  = Densitas, kg/ m3 

μ   = Viskositas, Cp  

 = Fase disperse 

6. FLASH DRUM 

At = Luas area vessel total, m  

Av = Luas cross sectional vessel minimum, m2/s  

Cc = Allowable corrosion, m  

D = Diameter vessel, m  

E = Joint efficient  

FLV = Parameter aliran  
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Hv = Tinggi vapor, m  

OD = Outside Diameter, m  
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Q = Laju alir volumetric, m3/jam  

S = Working stress allowable, psi 

r  = Jari-jari vessel, m  

t = Tebal vessel, m  

T = Temperatur vessel, K  

Uf = Kecepatan flooding, m/s  

Uv max  = Laju alir volumetric maksimum, m3/s  

VL = Volume liquid, m3  

W = Laju alir massa, kg/jam  

ρ = Densitas, kg/m3 

7. KNOCK OUT DRUM 

Amin = Luas permukaan minimum vessel, m2  
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Dmin = Diameter minimum vessel,m 

E = Joint effisiensi 

HL = Tinggi liquid, m 

Hs = Tinggi shell, m 

Ht = Tinggi vessel,m 

HV = Vapour space minimum, m 

OD = Outside diameter vessel, m 

P = Tekanan desain, psi 

Q = Vapour volumetric flowrate, m3/jam 

Q = Liquid volumetric flowrate, m3/jam 

S = Working stress allowable, psi 

t = Tebal dinding vessel, m 

(umax)nozzle = Kecepatan maksimum feed pada inlet nozzle, ft/s 

(umin)nozzle = Kecepatan minimum feed pada inlet nozzle, ft/s  

Uv,max = Kecepatan uap maksimum, m/s 

Vh = Volume head, m3 

Vs = Volume shell, m3 

Vt = Volume vessel, m3 

VT = Volume total, m3 

WL = Laju Alir Liquid, kg/jam 

WV = Laju Alir Vapour, kg/jam 

 = Densitas, kg/ m3 
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vap = Densitas vapour, kg/ m3 

liq = Densitas liquid, kg/ m3 

 = Viskositas, cP 

8. MIXING TANK  

C = Corrosion maksimum, in  

Dt  = Diameter tangki, m  

Di  = Diameter impeller, m  

E  = Joint effisiensi  

G  = Lebar baffle pengaduk, m  

H  = Tinggi head, m  

HL  = Tinggi liquid, m  

HS  = Tinggi silinder, m  

HT  = Tinggi tangki, m  

N  = Kecepatan putaran pengaduk, rpm  

P = Tekanan desain, psi  

r  = Panjang blade pengaduk, m  

rb  = Posisi baffle dari dinding tanki, m  

ri  = Jari-jari vessel, in  

S  = Working stress allowable, psi  

T  = Tebal dinding tangki, m  
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Vt  = Volume tangki total, m3 

Wb  = Lebar baffle, m  

ρ  = Densitas, kg/m3 

μ  = Viskositas, kg/m.s 

9. PUMP 

A = Area alir pipa, in2 

BHP = Brake Horse Power, HP 

Dopt = Diameter optimum pipa, in 

f = Faktor friksi 

g = Percepatan gravitasi ft/s2 

gc = Konstanta percepatan gravitas, ft/s2 

Hd, Hs = Head discharge, suction, ft 
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Hf = Total friksi, ft 

Hfc = Friksi karena kontraksi tiba-tiba, ft 

Hfe = Friksi karena ekspansi tiba-tiba, ft 

Hff = Friksi karena fitting dan valve, ft 

Hfs = Friksi pada permukaan pipa, ft 

ID = Diameter dalam, in 

KC, KE = Konstanta kompresi, ekspansi, ft 

L = Panjang pipa, m 

Le = Panjang ekivalen pipa, m 

MHP = Motor Horse Power, HP 

NPSH = Net positive suction head, ft.lbf/lb 

NRE = Bilangan Reynold 

OD = Diameter luar, in 

Puap = Tekanan uap, psi 

Qf = Laju alir volumetrik, ft3/s 

Vd = Discharge velocity, ft/s 

Vs = Suction velocity, ft/s 

ε = Equivalent roughness, ft 

η = Efisiensi pompa 

μ = Viskositas, kg/ms 

ρ = Densitas, kg/m3 

10. REACTOR 

CA0 = konsentrasi awal umpan masuk, kmol/m3 

C = Tebal korosi yang diizinkan, mm 

FA0 = Laju alir umpan, kmol/jam 

Hr = Tinggi Reaktor, m 

ID = Inside Diameter, m 

k =  Konstanta laju reaksi, m3/kmol.s 

N = Bilangan Avogadro 

OD = Outside Diameter, m 

P = Tekanan, atm 
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S = Working Stress yang diizinkan, atm 

T = Temperatur. oC 
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Vt = Volume reaktor, m3 
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ρ = Densitas, kg/m3 

σ = Diameter Partikel, cm 

11. TANK 

Cc = Tebal korosi yang diizinkan, m 

D = diameter tangki, m 

E = Efisiensi penyambungan, dimensionless 

He = Tinggi head, m 

Hs = Tinggi silinder, m 
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OD = Outside diameter tangki, m 
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BAB I 

PEMBAHASAN UMUM 

1.1. Latar Belakang 

Peningkatan pembangunan industri di Indonesia terus dilakukan dengan 

dibutuhkan, dan menciptakan lapangan kerja baru. Pembangunan industri juga 

didasarkan Undang - Undang Republik Indonesia Nomor 5 Tahun 1984 Tentang 

Perindustrian Pasal 3 ayat 1 bahwa pembangunan industri bertujuan meningkatkan 

penerimaan devisa melalui peningkatan ekspor hasil produksi nasional yang 

bermutu, di samping penghematan devisa melalui pengutamaan pemakaian hasil 

produksi dalam negeri, guna mengurangi ketergantungan kepada luar negeri. Salah 

satu bentuk pesatnya perkembangan industri dapat dilihat pada pabrik kimia yang 

semakin banyak berdiri di Indonesia sebagai bagian dari industri kimia.  

Asam asetat menjadi salah satu bahan kimia yang sangat dibutuhkan di 

Indonesia. Menurut Badan Pusat Statistik Indonesia (2023) bahwa dari tahun 2017-

2023 didapatkan rerata untuk impor asam asetat ke Indonesia sebesar 68.875,19 

ton/tahun. Nilai impor yang tinggi dari komoditas ini selaras dengan kebutuhannya 

yang ada di dalam negeri. Asam asetat menjadi bahan kimia penting karena banyak 

digunakan di berbagai industri dalam negeri. Asam asetat memiliki kegunaan yang 

luas dan termasuk ke dalam produk industri yang penting dengan banyaknya 

permintaan dari berbagai industri seperti pada industri vinyl acetate monomer, 

acetic anhydride, dan purified terephthalic acid (Bidgoli dkk, 2012). Kebutuhan 

yang tinggi pada asam asetat ini tidak diikuti dengan jumlah pemasok kebutuhan 

dari dalam negeri, di mana hanya ada satu pabrik yang memasok asam asetat yaitu 

PT Indo Acidatama yang berkapasitas 36.600 ton/tahun. 

Kebutuhan asam asetat yang tinggi ini akan terus meningkat setiap tahunnya 

sehingga di dalam negeri diperlukan peningkatan produksi untuk memasok 

kebutuhan asam asetat dan pendirian pabrik baru dapat menjadi salah satu solusi. 

Pendirian pabrik juga akan menurunkan tingkat impor dari luar negeri dan ekonomi 

negara pun dapat berkembang dengan lebih mandiri. Pembangunan pabrik asam 

asetat juga diharapkan dapat menjadi pemicu untuk mendukung pertumbuhan dari 

industri – industri lain di Indonesia. 
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1.2. Sejarah dan Perkembangan Proses Produksi Asam Asetat 

Asam asetat atau asam cuka termasuk ke dalam golongan senyawa asam 

karboksilat yang dikenal sejak lama dan masih banyak digunakan hingga saat ini. 

Sejarah penggunaan asam asetat dalam bidang industri kimia sudah dimulai sejak 

abad ke-3 sebelum masehi. Filsuf Yunani kuno Theophrastos memberikan 

penjelasan terkait asam asetat yaitu bahwa asam asetat dapat bereaksi dengan 

logam-logam sehingga membentuk berbagai zat warna, misalnya warna yang 

terjadi pada timbal putih (timbal karbonat) dan verdigris, warna ini didapatkan dari 

suatu zat hijau campuran dari berbagai garam-garam dan mengandung tembaga (II) 

asetat (Taneh dkk, 2014). Bangsa Romawi menghasilkan sebuah sirup yang amat 

manis yaitu dengan mendidihkan anggur yang sudah asam yang dikenal dengan 

nama sapa. Di mana sapa mengandung timbal asetat yang merupakan suatu zat 

manis atau yang biasa disebut juga sebagai gula timbal dan gula saturnus. 

Pembuatan asam asetat secara ilmiah pada zaman dahulu umumnya dikenal 

dengan proses orkana yang dipopulerkan oleh Schutzenbach, proses orkana 

dilakukan dengan mengoksidasi minuman beralkohol dengan oksigen dan dengan 

memanfaatkan bantuan bakteri  sehingga asam asetat terbentuk (Nurika dkk, 2016). 

Proses orkana menjadi titik awal dalam perkembangan proses produksi asam asetat 

yang lain, salah satu proses yang diciptakan dari modifikasi proses orkana adalah 

pembuatan asam asetat dengan proses destilasi kayu kering dengan bantuan katalis 

asam sulfat dengan hasil produk asam cuka kayu. Proses lain pada pembuatan asam 

asetat yaitu dengan oksidasi asetaldehid dan proses oksidasi butana. Proses oksidasi 

asetaldehid dengan bantuan katalis pada kondisi operasi 15 atm dan temperatur 

200oC. Sedangkan proses oksidasi butana dengan kondisi operasi tekanan 3,5 atm 

dan temperatur sekitar 120oC yang juga dibantu katalis untuk mempercepat reaksi. 

Proses yang banyak digunakan dalam pembuatan asam asetat diantaranya 

adalah oksidasi etana dan karbonilasi metanol. Proses oksidasi etana dilakukan 

dengan bantuan katalis dengan cara mengoksidasi gas etana dengan oksigen pada 

tekanan operasi 50 bar dan temperatur sekitar 150-500°C dengan bantuan katalis. 

Proses lain yang sering digunakan ialah karbonilasi metanol. Dari Kalck dkk (2020) 

menyatakan bahwa 85% produksi asam asetat dilakukan menggunakan reaksi 

karbonilasi metanol. Pada karbonilasi terdapat dua macam proses yaitu proses 
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monsanto yang ditemukan pada tahun 1966 yang dalam prosesnya menggunakan 

katalis rhodium kompleks, sedangkan proses cativa merupakan pengembangan 

karbonilasi metanol pada tahun 1996 yang dalam prosesnya menggunakan katalis 

iridium untuk proses pembuatan asam asetat yang didukung oleh ruthenium. 

1.3. Proses Pembuatan Asam Asetat 

Asam asetat termasuk senyawa organik dengan rumus molekul CH3COOH 

yang memiliki ciri-ciri berwarna jernih, berbau tajam dan berbau asam, larut dalam 

air, alkohol dan ether serta dapat menimbulkan korosi pada beberapa jenis logam. 

Asam asetat memiliki titik didih sebesar 117,9 oC pada 1 atm. Asam asetat dalam 

industri dapat dibuat dengan berbagai macam, yaitu: 

1.3.1. Proses Oksidasi Asetaldehid 

Asam asetat dapat diperoleh dengan cara mengoksidasikan asetaldehida 

pada fase cair dengan perbandingan 4 mol udara yang masuk untuk setiap 1 mol 

asetaldehida. Kondisi operasi proses pada umumnya temperatur sekitar 60-150oC 

dan tekanan 3-10 bar. Pada kondisi ini, larutan asetaldehid diumpankan ke dalam 

suatu reaktor, di mana oksigen atau udara digelembungkan (bubble) melalui liquid 

yang mengandung 0,1-0,5 mangan asetat. Katalis lain yang digunakan adalah 

cobalt. Campuran reaksi disirkulasi dengan cepat melalui sebuah heat exchanger 

untuk menghilangkan panas reaksinya. Campuran reaksi dimurnikan pada kolom 

recovery aldehid, sedangkan vent gas didinginkan dan diabsorbsi menggunakan 

produk crude. Berikut reaksi untuk proses oksidasi asetaldehid (Suprapto, 2022).  

CH3CHO(l)    +    1
2⁄ O2(g)    →    CH3COOH(l) 

Asetaldehid         Oksigen           Asam Asetat 

1.3.2. Proses Oksidasi n-Butana 

Proses reaksi oksidasi butana terjadi pada fase cair dengan menggunakan 

katalis cobalt atau mangan asetat. Proses oksidasi n-butana dilakukan pada kondisi 

operasi di temperatur 150°C pada tekanan 55 atm dengan yield 70-80% (Tegar, 

1995). n-Butana (secara komersial terdiri dari 95% n-Butana, 2,5% isobutana, dan 

2,5% pentana) dioksidasi oleh oksigen dengan bantuan katalis sehingga 

menghasilkan asam asetat. Produk sampingan dimungkinkan terbentuk seperti 

metil etil keton dan metil asetat. Berikut reaksi oksidasi n-butana : 
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2C4H10(l)   +   5O2(g)   →   4CH3COOH(l)  +  2H2O(l) 

 n-Butana      Oksigen        Asam Asetat            Air 

1.3.3. Proses Oksidasi Etana 

Pembuatan asam asetat dengan proses oksidasi etana yaitu dengan 

mereaksikan oksigen dan etana dengan bantuan katalis molibdenum. Generasi awal 

reaksi ini menggunakan reaktor fluidized bed dengan kelemahan pada kemurnian 

produk yang rendah, penggunaan reaktor pun diganti menjadi reaktor multitubular 

hasilnya kemurnian produk pun menjadi lebih tinggi. Proses oksidasi etana 

memiliki konversi tinggi yaitu 97% dengan kemurnian produk sekitar 45% pada 

kondisi operasi tekanan 50 bar dan temperatur 150oC. Berikut reaksi oksidasi etana. 

C2H6(g)   +   3
2⁄  O2(g)   →   CH3COOH(l)  +  H2O(g) 

Etana          Oksigen         Asam Asetat         Air 

1.3.4. Fermentasi Anaerob 

Metode ini menggunakan bakteri anaerob, termasuk anggota dari genus 

Clostridium, yang dapat mengubah gula menjadi asam asetat secara langsung, tanpa 

menghasilkan etanol sebagai produk perantara (Nurika dkk, 2016). Bahan baku 

yang digunakan berupa buah-buahan, nira aren, nira kelapa, dan nira tebu. Reaksi 

kimia secara keseluruhan dilakukan oleh bakteri ini yang diuraikan sebagai berikut: 

C6H12O6(l)   →   3CH3COOH(l) 

    Glukosa            Asam Asetat 

Keuntungan metode ini dalam sudut pandang kimia industri yaitu pada 

bakteri acetogenic dapat menghasilkan produk berupa asam asetat dari suatu 

senyawa karbon, seperti metanol, karbon monoksida, atau campuran karbon 

dioksida dan hidrogen. Reaksinya sebagai berikut ini: 

2CO2(g)          +          4H2(g)   →   CH3COOH(l)  +  H2O(g) 

Karbon Dioksida          Hidrogen        Asam Asetat        Air 

Karena Clostridium dapat mengubah gula secara langsung menjadi asam 

asetat maka dapat menekan biaya produksi dalam artian penggunaan metode ini 

lebih efisien jika dibandingkan dengan metode oksidasi etanol dengan bantuan 

Acetobacter. Namun yang menjadi kendala adalah bakteri Clostridium kurang 

toleran terhadap asam dibandingkan dengan Acetobacter sehingga ketika asam 
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asetat terbentuk maka bakteri Clostridium akan mengalami gangguan pertumbuhan 

yang dapat menyebabkan kematian. Bahkan yang paling toleran asam-strain 

Clostridium cuka hanya dapat menghasilkan beberapa persen asam asetat, 

dibandingkan dengan strain Acetobacter cuka yang dapat menghasilkan hingga 

20% asam asetat. Saat ini, penggunaan Acetobacter lebih efektif untuk 

memproduksi asam asetat dibandingkan memproduksi asam setat dengan 

Clostridium. Rendahnya produksi asam asetat dari keduanya menjadi suatu 

kesulitan untuk mengembangkannya di industri. 

1.3.5. Proses Distilasi Kayu Kering 

Proses ini dilakukan dengan menggunakan bahan baku berupa serbuk kayu 

yang dikeringkan terlebih dahulu dan kemudian dilanjutkan dengan proses destilasi. 

Hasil dari proses ini yaitu mengandung sekitar 10% asam asetat, aseton, metanol, 

dan bagian yang paling banyak adalah tar. Destilat yang mengandung asam asetat 

didapatkan dengan mereaksikan kalsium asetat dan katalis asam sulfat (H2SO4), dan 

kemudian dilanjutkan dengan proses destilasi. Reaksi yang terjadi sebagai berikut:   

(CH3COO)2Ca(s)   +   H2SO4(l)       →       2CH3COOH(l)   +   CaSO4(s) 

             Kalium Asetat       Asam Sulfat               Asam Asetat        Kalium Sulfat 

1.3.6. Proses Karbonilasi Metanol 

Proses karbonilsi metanol menjadi proses yang paling banyak digunakan 

untuk menghasilkan asam asetat murni karena konversinya yang tinggi. Proses 

dilakukan dengan mereaksikan metanol dan karbon monoksida dengan bantuan 

katalis sehingga terbentuk asam asetat dengan konversi >90%. Pengembangan pada 

proses karbonilasi metanol dilakukan sehingga saat ini terdapat dua jenis, yaitu 

proses Monsanto dan proses BASF. Keduanya menggunakan bahan baku yang 

sama tetapi secara kondisi operasi, katalis, yield serta biaya operasi semuanya 

berbeda. Reaksi pada proses karbonilasi metanol adalah sebagai berikut. 

CH3OH(l)       +      CO(g)       →       CH3COOH(l) 

                            Metanol       Karbon Monoksida      Asam Asetat     

1. Proses BASF 

Proses BASF diindustrialisasi oleh BASF pada 1960 yaitu proses 

karbonilasi metanol dengan bantuan katalis cobalt dan melakukan komersialisasi 

pada 1963 (Kalck dkk, 2020). Kondisi operasi untuk proses BASF, pada temperatur 
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berkisar pada 230-250 oC dengan tekanan yang tinggi yaitu berkisar dari 60-80 bar 

dan menghasilkan yield sebesar 90% (Martín-Espejo dkk, 2022). 

2. Proses Monsanto 

Pada pertengahan tahun 1960, pengembangan proses BASF dilakukan dan 

menghasilkan asam asetat dengan yield sebesar 99% pada kondisi operasi yang 

lebih rendah yaitu dengan temperatur yang berkisar 150-200 oC pada tekanan 30-

60 bar (Martín-Espejo dkk, 2022). Katalis yang digunakan pada proses Monsanto 

berupa rhodium dengan promotor katalis metil iodida dengan enam langkah siklik 

dalam prosesnya (Budiman dkk, 2016). 

Berdasarkan proses-proses produksi asam asetat di atas, dapat dilakukan 

perbandingan proses dalam pembuatan asam asetat terkhusus pada metode proses 

pembuatan secara sintesis yaitu karbonilasi metanol, oksidasi asetaldehid, oksidasi 

n-butana, dan oksidasi etana. Pertimbangan pemilihan proses dilakukan dengan 

membandingkan proses pembuatan asam asetat secara rinci yang ditujukan pada 

Tabel 1.1 yaitu sebagai berikut. 

Tabel 1.1. Perbandingan Proses Produksi Asam Asetat 

No Parameter 

Proses Pembuatan 

Oksidasi 

Asetaldehid 

Oksidasi n-

Butana 

Oksidasi 

Etana 
BASF Monsanto 

1. 
Bahan 

Baku 

Oksigen dan 

Asetaldehid 

Oksigen dan 

n-Butana 

Oksigen dan 

Etana 

Metanol dan 

Karbon Monoksida 

Metanol dan 

Karbon Monoksida 

2. 
Kondisi 

Operasi 

60-150 oC 

dan 3-10 bar 

150 oC dan 

55 atm 

150-500 oC 

dan 50 bar 

230-250 oC dan 60-

80 bar 

150-500 oC dan 30-

60 bar 

3. Katalis 
Mangan 

Asetat 
Mangan Molibdenum Cobalt Rhodium 

4. Yield 95% 70-80% 45% 90% 99% 

 

Sesuai dengan Tabel 1.1. dapat disimpulkan bahwa pada proses karbonilasi 

metanol dengan proses Monsanto menjadi yang paling unggul dengan kemurnian 

produk asam asetat yang paling tinggi dibandingkan dengan proses lain. Kondisi 

operasi yang juga tidak terlalu tinggi yaitu dengan temperatur berkisar pada 150-

200 oC dengan tekanan sebesar 30-60 bar. Bahan baku pun tergolong mudah untuk 

didapatkan sehingga proses ini menjadi pilihan untuk pendirian pabrik.  
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1.4. Sifat Fisika dan Kimia 

1. Metanol 

 Rumus molekul : CH3OH 

 Berat molekul : 32 kg/kmol 

 Fase (25 oC) : liquid 

 Berat jenis : 791 kg/m3 

 Titik didih : 337,74 K 

 Titik beku : 175,5 K 

 ∆Hf(298) : -201,3 kJ/mol 

 Temperatur kritis : 512,6 K 

 Tekanan kritis : 81 bar 

(Coulson and Richardson’s, Ed. 4, Vol. 6, 2005) 

2. Karbon Monoksida 

 Rumus molekul : CO 

 Berat molekul : 28 kg/kmol 

 Fase (25 oC) : gas 

 Berat jenis : 0,803 g/cm3 (81 K) 

 Titik didih : 81,65 K 

 Titik beku : 68,05 K 

 ∆Hf(298) : -110,62 kJ/mol 

 Temperatur kritis : 132,9 K 

 Tekanan kritis : 35 bar 

(Coulson and Richardson’s, Ed. 4, Vol. 6, 2005) 

3. Rhodium 

 Rumus molekul : Rh 

 Berat molekul : 103 kg/kmol 

 Fase (25 oC) : Solid 

 Titik lebur : 2.237 K (1.966 oC) 

 Titik didih : 3.968 K (3.727 oC) 

 Diameter partikel : 10-50 µm  (American Elements, 2024) 

 Luas permukaan : >1000 m2/g 

 Kemurnian : 99% 
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 Selektivitas : 99% (asam asetat)   (Haynes, 2010) 

4. Metil Iodida 

 Rumus molekul : CH3I 

 Berat molekul : 141 kg/kmol 

 Fase (25 oC) : liquid 

 Berat jenis : 2.279 kg/m3 

 Titik didih : 315,55 K 

 Titik beku : 206,65 K 

 ∆Hf(298) : 13,98 kJ/Kmol 

 Temperatur kritis : 528 K 

 Tekanan kritis : 65,9 bar 

(Coulson and Richardson’s, Ed. 4, Vol. 6, 2005) 

5. Asam Asetat 

 Rumus molekul : CH3COOH 

 Berat molekul : 60 kg/kmol 

 Fase (25 oC) : liquid 

 Berat jenis : 1.049 kg/m3 

 Titik didih : 391,05 K 

 Titik beku : 289,75 K 

 ∆Hf(298) : -435,13 kJ/mol 

 Temperatur kritis : 594,4 K 

 Tekanan kritis : 57,9 bar 

(Coulson and Richardson’s, Ed. 4, Vol. 6, 2005) 

6. Metil Asetat 

 Rumus molekul : CH3COOCH3 

 Berat molekul : 74 kg/kmol 

 Fase (25 oC) : liquid 

 Berat jenis : 934 kg/m3 

 Titik didih : 330,05 K 

 Titik beku : 174,95 K 

 ∆Hf(298) : -409,71 kJ/mol 

 Temperatur kritis : 506,8 K 
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 Tekanan kritis : 46,9 bar 

(Coulson and Richardson’s, Ed. 4, Vol. 6, 2005) 

7. Air 

 Rumus molekul : H2O 

 Berat molekul : 18 kg/kmol 

 Fase (25 oC) : liquid 

 Berat jenis : 998 kg/m3 

 Titik didih : 373,15 K 

 Titik beku : 273,15 K 

 ∆Hf(298) : -242 kJ/mol 

 Temperatur kritis : 647,3 K 

 Tekanan kritis : 220,50 bar 

(Coulson and Richardson’s, Ed. 4, Vol. 6, 2005) 

8. Hidrogen 

 Rumus molekul : H2 

 Berat molekul : 2 kg/kmol 

 Fase (25 oC) : gas 

 Titik didih : 20,35 K 

 Titik beku : 13,95 K 

 Temperatur kritis : 33,2 K 

 Tekanan kritis : 13 bar 

(Coulson and Richardson’s, Ed. 4, Vol. 6, 2005) 
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