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RINGKASAN
PRA RANCANGAN PABRIK ASAM STEARAT KAPASITAS 22.000 TON/TAHUN

Karya tulis ilmiah berupa Skripsi, Desember 2020.
Heber Carlos Simaremare dan Dwi Setiawan.
Dibimbing oleh Dr. Ir H. M. Hatta Dahlan, M.Eng
Jurusan Teknik Kimia, Fakultas Teknik, Universitas Sriwijaya.
ABSTRAK

Pabrik Asam Stearat direncanakan berlokasi di daerah Tj. Lago, Kab. Banyuasin,
Sumatera Selatan. Pabrik ini meliputi area seluas 3,558 Ha dengan kapasitas 22.000 ton per
tahun. Proses pembuatan Asam Stearat dilakukan dengan proses splitting trigleserida di
dalam reaktor fat splitting (R-01) pada suhu 240 °C dan tekanan 44,412 atm. Serta dengan
menghidrogenasi top product keluaran R-01 pada reaktor (R-02) pada suhu 160°C dan
tekanan 10,207 atm dengan reaksi sebagai berikut :

Reaksi Hidrolisis

Trigleserida  + H20 — Fatty Acid + Gliserin
Reaksi Hidrogenasi

Asam Oleat +H, — Asam Stearat

Asam Linoleat +H, — Asam Stearat

Pada R-01, trigleserida di konversi 99% menjadi fatty acid dengan produk samping
gliserin, lalu reaksi selanjutnya berlangsung di R-02 yang berfungsi mengkonversi fatty
acid dimana asam oleat dan asam linoleat yang terkandung didalam fatty acid dikonversi
menjadi asam stearat dengan konversi 100%. Produk yang didapatkan dari R-02 masih
belum murni, sehingga dilakukan proses pemisahan dan pemurnian untuk didapatkan asam
stearat dengan kemurnian tinggi. Perusahaan berbentuk perseroan terbatas (PT) yang
dipimpin oleh seorang Direktur Utama. Sistem organisasi perusahaan adalah line and staff
dengan total karyawan 141 orang. Total Capital Investment (TCI) mencapai US$
80.428.383,1893. Rate of return on investment yaitu 44,63 %. Break Even Point yaitu 37,93
%. Berdasarkan analisa ketersediaan bahan baku, kebutuhan dan manfaat asam stearat,
proses, kebutuhan utilitas, lokasi, susunan organisasi dan ekonomu, maka pabrik asam
stearat ini layak didirikan.

Kata Kunci: Asam Stearat, Hidrogenasi, Fat Splitting, Trigleserida, Katalis.
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BAB I
PENDAHULUAN
1.1. Latar Belakang

Perkembangan industri kimia di Indonesia khususnya di bidang agro
industri mengalami peningkatan. Hal ini disebabkan karena kebutuhan yang
meningkat dan ketersedian bahan baku yang cukup banyak di hasilkan di alam
Indonesia. Industri kimia memiliki peranan penting dalam kehidupan masyarakat,
karena industri kimia banyak memproduksi barang mentah maupun barang jadi
untuk mencukupi kebutuhan manusia. Perkembangan teknologi di era globalisasi
sekarang ini selaras dengan perkembangan industri kimia khusunya di bidang agro
insustri. Hal ini mengakibatkan meningkatnya kebutuhan bahan kimia sebagai
bahan baku pada berbagai proses di industri kimia baik dari segi unit persiapan, unit
proses maupun unit purifikasi.

Salah satu bahan kimia yang banyak dijadikan sebagai bahan baku pada
proses industri kimia adalah asam stearat. Asam stearat adalah salah satu golongan
dari asam lemak yang diperoleh dari proses hidrolisis minyak nabati maupun
hewani. Asam stearat memiliki rumus kimia C18H302 dengan nama dagang asam
oktadekanoat. Senyawa ini berbentuk padatan kristal putih, memiliki bau khas,
sedikit larut dalam air, memiliki titik lebur dan titik didih tinggi. Asam stearat
memiliki banyak sekali kegunaan, diantaranya digunakan sebagai bahan baku
dalam pembuatan deterjen, sabun, kemasan makanan, kosmetik, shampo,
pembuatan lilin, suplemen makan dan pelumas. Banyaknya kegunaan dari asam
stearat sebagai bahan baku mengakibatkan permintaan pasar terhadap kebutuhan
asam stearat meningkat.

Bahan baku pembuatan asam stearat adalah Crude Palm Qil (CPO).
Indonesia adalah penghasil CPO kedua terbesar di dunia. Perkembangan produksi
CPO meningkat dari tahun ke tahun. Pada tahun 2009 tercatat produksi CPO
Indonesia sebesar 19,3 juta ton, dan meningkat pesat pada tahun 2013 menjadi
27,75 juta ton atau naik sebesar 43,6 persen, dengan rata-rata kenaikan 9,52 persen

per tahun, serta pertumbuhan tahun 2013 terhadap 2012 adalah sebesar 6,65 persen.



Produksi minimum asam stearat adalah 20.000 ton dan maksimal 450.000
ton. Berdasarkan data BPS, Proyeksi impor asam stearat pada tahun 2025 ialah *
15.000 ton dan proyeksi ekspor pada tahun 2025 ialah + 22.000 ton , proyeksi
konsumsi asam stearat di Indonesia pada 2025 ialah 88.500 ton. Oleh karena itu
dapat ditentukan bahwa kapasitas perancangan pabrik Asam Stearat sebesar 22.000
ton/tahun, sehingga di harapkan dapat memenuhi kebutuhan dalam negeri.

1.2.  Sejarah dan Perkembangan Industri Asam Stearat

Secara historis, asam stearat telah dibuat dengan proses yang dikenal
sebagai hidrolisis, yang melibatkan pemanasan lemak dalam larutan alkali. Proses
ini juga dikenal sebagai saponifikasi. Alkali yang secara tradisional digunakan
adalah natrium hidroksida, juga dikenal sebagai soda api. Metode lain yang
digunakan untuk menghasilkan asam lemak termasuk kristalisasi pelarut,
hidrogenasi, dan distilasi. Ketika asam lemak dinetralkan dengan alkali, garam yang
dihasilkan dikenal sebagai sabun. Tidak ada yang tahu pasti kapan sabun pertama
kali ditemukan, tetapi sudah dikenal luas di dunia kuno. Teknik pembuatan sabun
sudah umum di dunia lama dan orang Arab, Turki, dan Celt semua dianggap sebagai
pembuat sabun utama. Namun, baru pada awal abad ke-19, kimia sabun dipahami.

Sementara sabun dapat dibuat menggunakan berbagai asam lemak, asam
stearat adalah salah satu yang paling populer. Garam asam stearat dibuat dengan
natrium, kalium, kalsium, strontium, barium, dan magnesium digunakan dalam
berbagai aplikasi. Sodium stearate adalah jenis sabun yang paling umum dan telah
digunakan secara luas dalam pembersihan untuk perawatan pribadi dalam sabun
batangan. Kalium stearat lebih lunak dan lebih larut dalam air dan telah digunakan
dalam larutan air untuk pembersihan permukaan yang keras.

Selain pembuatan sabun, asam stearat digunakan untuk membentuk krim,
lotion dan salep yang stabil. Ini digunakan dalam produk-produk seperti deodoran
dan antiperspiran, krim foundation, lotion tangan, pelurus rambut, dan krim cukur.
Ini juga digunakan sebagai pelembut dalam mengunyah dasar permen karet dan
untuk supositoria selanjutnya direaksikan membentuk alcohol stearil sehingga

dapat digunakan dalam berbagai produk industri dan kosmetik.



1.3.  Proses Pembuatan

Proses pembuatan asam stearat menggunakan bahan baku minyak kelapa
sawit atau CPO terdiri dari 3 tahap utama, yaitu tahap hidrolisis minyak kelapa
sawit dengan bantuan air, kemudian dilanjutkan dengan proses hidrogenasi asam
lemak tak jenuh menjadi asam stearat dengan bantuan hidrogen, tahap terakhir yaitu
pemisahan produk asam stearat dari produk samping dengan destilasi.

1. Hidrolisis (Fat Splitting)
Fat Splitting atau hidrolisis minyak merupakan proses pemisahan asam lemak

dari trigliserida dengan menggunakan air pada suhu tinggi dan tekanan tinggi atau
dengan reaksi katalitik dimana air berada dalam keadaan suhu yang relatif rendah.
Reaktan dalam hidrolisis minyak atau lemak terdiri dari dua fase cair. Menurut
George, T. Austin pada bukunya yang berjudul “Shreve’s Chemical Process
Industries ““ tahun 1984, ada 3 proses yang dapat digunakan dalam proses fat
splitting diantaranya adalah sebagai berikut :

a. Twitchell Splitting
Pada proses ini minyak akan dihidrolisa dengan menggunakan proses batch

pada suhu 100-105 C, pada tekanan vakum, konversi yang diperoleh 85-98% dan
waktu tinggal 12-48 jam. Twitchell splitting menggunakan katalis berupa asam
sulfat dengan surface-active agennya seperti petroleum sulfonat atau
sulfonatedoleic dan naphthenic acid (twitchell reagent). Proses splitting ini
berlangsung di vessel yang tahan asam dengan komposisi 60% lemak atau minyak,
40 % air, 0,5% asam sulfat dan 1 % petroleum sulfonat. Adapun kelebihan proses
ini antara lain karena prosesnya yang sederhana, temperatur dan tekanan rendah
serta biaya awal rendah, karena alat yang dibutuhkan mudah dan murah. Sedangkan
kelemahannya adalah produk berwarna gelap dan biasanya mengandung material
sulfur, panas yang tidak efisien, waktu reaksi lama dan perlu pengendalian katalis.

b. Batch Autoclave
Proses ini dilakukan dengan melakukan hidrolisis asam lemak dengan air

pada fase cair secara batch dengan menggunakan katalis Nikel atau tanpa katalis.
Kondisi operasi pada proses ini adalah suhu 450 °F dan tekanan 425-450 psig
dengan waktu tinggal selama 5-10 jam. Konversi yang dapat dicapai 85-95% dan

konsentrasi hasil gliserin 5-15% hampir sama dengan hasil dari proses twitchell.



Proses ini lebih lambat daripada proses kontinyu tetapi lebih cepat daripada proses
twitchell. Kelebihan proses ini adalah waktu tinggal lebih sedikit dibanding dengan
proses Twitchell, adanya pengendalian katalis, biaya awal lebih murah jika
dibandingkan dengan proses kontinyu. Sedangkan kelemahan proses ini adalah
reaksi lebih lama jika dibandingkan dengan proses kontinyu, biaya karyawan tinggi
dan waktu siklus lama sehingga tidak efisien jika digunakan untuk kapasitas besar.

c. Continuous High Pressure Splitting
Pada proses ini, minyak dihidrolisis pada suhu 250 oC dan tekanan 41-48

atm. Proses ini memberikan konversi 97-99% dengan waktu tinggal 2-3 jam. Proses
ini bisa melakukan 97-99% split tanpa dibantu dengan katalis dan konsentrasi
gliserin 10-25%. Reaksi hidrolisis dapat berlangsung dengan atau tanpa katalis.
Proses ini dikembangkan oleh Colgate-Emery dan Procter & Gamble, dimana
minyak dan air dikontakkan secara counter-current pada suhu dan tekanan yang
tinggi dalam kolom stainless steel tanpa menggunakan katalis. Minyak dimasukkan
dari bagian bawah kolom secara kontinyu. Air dimasukkan dari atas, karena lebih
berat dari minyak, maka secara gradual akan jatuh ke bagian bawah kolom. Saat
minyak bergerak naik, berlangsunglah proses hidrolisis dan gliserol pindah ke fase
air. Asam lemak keluar dari bagian atas kolom, dan sweet water (air yang
mengandung gliserol) keluar dari bagian bawah menara. Panas disuplai lagi di
bagian menara bisa dengan menggunakan internal steam coil.

Adapun kelebihan dari proses ini adalah proses tidak membutuhkan ruangan
yang besar, kualitas produk beragam, asam lemak yang dihasilkan mempunyai
konsentrasi tinggi, harga labor rendah, proses lebih akurat, karena pengendalian
dilakukan secara otomatis, dan biaya tahunan rendah. Sedangkan kelemahannya
antara lain memiliki biaya awal produksi tinggi, kemampuan dalam
mengoperasikan besar, dan tekanan dan suhu yang dibutuhkan tinggi.

2. Hidrogenasi
a. Hidrogenasi Asam Lemak Tak Jenuh

Hidrogenasi adalah penambahan hidrogen secara langsung pada ikatan
rangkap yang ada di asam lemak tak jenuh dan memutuskan ikatan rangkapnya

sehingga menjadi asam lemak jenuh. Pada reaksi hidrogenasi proses penambahan



sepasang atom hidrogen pada ikatan rangkap asam lemak tak jenuh menjadi asam
lemak jenuh dibantu adanya katalis. Penggunaan Kkatalis diperlukan agar reaksi
berjalan cepat dan efisien sehingga dapat dihasilkan yield yang tinggi.

Hidrogenasi katalitik dipilin karena menghasilkan konversi reaksi yang
lebih besar dibandingkan tanpa menggunakan katalis. Selain itu biaya operasinya
lebih murah, mudah dalam pengoperasiannya, sangat selektif, effisien dan
penggunaan dalam skala besar akan menguntungkan karena penggunaan katalisnya
dapat di-recycle. Apabila dipilih proses hidrogenasi non-katalitis maka alat yang
digunakan harus tahan terhadap suhu tinggi (biaya mahal), karena hidrogenasi non-
katalitis hanya bisa dioperasikan pada suhu yang sangat tinggi yaitu 480 oC. Secara
umum, proses hidrogenasi katalitik dari asam lemak menggunakan peralatan yang
tahan korosi berupa vessel dengan pengaduk, dan katalis yang digunakan bisa
bermacam-macam. Material penyusun reaktor ini harus tahan korosi dan tahan
terhadap tekanan tinggi.

b. Hidrogenasi Transfer

Proses hidrogenasi umumnya memanfaatkan gas hidrogen, namun ada juga
yang menggunakan sumber lain yang memiliki atom hidrogen di dalamnya. Namun
tujuannya sama, yaitu menambahkan atom hidrogen dalam suatu senyawa.
Hidrogenasi perpindahan atau transfer yaitu proses hidrogenasi yang tidak
menggunakan gas hidrogen (H2) sebagai sumber hidrogen, namun memakai
hidrogen yang terkandung dalam suatu senyawa lain seperti larutan kalium format
sebagai pendonor hidrogen.

Proses hidrogenasi minyak lemak bergugus siklopropenoid sebaiknya
dilakukan pada temperatur yang tidak terlalu tinggi, karena pada temperatur yang
tinggi gugus siklopropenoid menjadi tidak stabil dan dapat mengalami polimerisasi
dan dimerisasi. Reaksi pembukaan cincin pada hidrogenasi gugus siklopropenoid
merupakan reaksi yang eksoterm sehingga temperaturnya perlu dijaga agar tidak
terjadi polimerisasi (Zarins, dkk.,1982). Kendala dalam proses hidrogenasi minyak
lemak bergugus siklopropenoid yaitu belum diketahuinya jumlah katalis yang
benar-benar sesuai dan temperatur operasi yang cocok untuk hidrogenasi gugus

siklopropenoid ini.



1.4.

Sifat Fisika

Stearic Acid
Rumus molekul
Massa molekul
Titik Didih
Titk Beku
Densitas
Temperatur Kritis
Tekanan Kritis
Volume Kritis
Fase

Warna

Asam Oleat
Rumus molekul
Massa molekul
Titik Didih

Titk Beku
Densitas
Temperatur Kritis
Tekanan Kritis
Volume Kritis
Fase

Warna

Asam Palmitat
Rumus molekul
Massa molekul
Titik Didih
Titk Beku

Densitas

: C18H3602

: 284,48 gr/mol

1 648,34 K

: 68,8°C

: 980 kg/m®

: 805,09 +- 35K

: 1326,58 +- 85 kPa

: 1,069 m*/kmol

. padatan (25°C, 1 atm)
> putih

: C18H3402

: 282,46 gr/mol
624,15 K

: 14°C

: 854 kg/m?®

: 781K

: 13,9 bar

: cm®/mol

: Liquid (25°C, 1 atm)

: kuning kecoklatan

: C14H2802
: gr/mol
1628 K
:-5°C

: 900 kg/m?®



Temperatur Kritis
Tekanan Kritis
Volume Kritis
Fase

Warna

Hidrogen
Rumus molekul
Massa molekul
Titik Didih

Titk Beku
Densitas
Temperatur Kritis
Tekanan Kritis
Volume Kritis
Fase

Warna

Air

Rumus Molekul
Massa Molekul
Titik Didih
Titik Beku
Densitas
Temperatur Kritis
Tekanan Kritis
Volume Kritis
Fase

Warna

Asam Linoleat

Rumus Molekul

775K

: 14,1 bar

: cm®/mol

: Solid (25°C, 1 atm)
: Putih

- H2

: 2,016 gr/mol

: -252,8°C

: -259,2°C

: 0,082357 Kg/m® (Pada suhu 25 °C)
:33,2K

: 13 bar

: cm¥/moll

: Gas (25°C, 1 atm)

: Tak Berwarna

: H20

: 18,015 g/mol

: 100°C

:0°C

. 1 gr/cm?®(25°C, 1 atm)
: 373,98°C

:217,7 atm

: 55,95 cm*/gmol

: Liquid (25°C, 1 atm)

: Tidak Berwarna

: C18H3202



Massa Molekul
Titik Didih

Titik Beku
Densitas
Temperatur Kritis
Tekanan Kritis
Volume Kritis
Fase

Warna

: 280,46 g/mol

229 °C

:-5°C

: 0.88 gr/cm®(75°C, 1 atm)
:919.86 K

: 1489.58 kPa

: 0.97 cm®/gmol

. liquid (25°C, 1 atm)

: Tak berwarna
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