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BAB I 

PEMBAHASAN UMUM 

 

1.1.  Latar Belakang 

Pembangunan nasional Indonesia bertujuan untuk mewujudkan 

masyarakat yang adil, makmur, dan berasaskan Pancasila. Seperti yang diketahui, 

Indonesia saat ini masih dilanda krisis yang berkepanjangan dalam semua bidang. 

Krisis ini membawa pengaruh diseluruh aspek kehidupan kita. Aspek ekonomi 

merupakan aspek utama yang mengalami keterpurukan. Untuk melepaskan diri 

dari kondisi keterpurukan di segala aspek kehidupan dan memperbaiki keadaan 

ekonomi akibat krisis tersebut, maka bangsa Indonesia harus mampu bangkit 

kembali. Untuk mengejar ketertinggalan tersebut, maka Indonesia harus 

melakukan pembangunan dengan memanfaatkan kekuatan dan potensi yang ada  

di Indonesia, baik berupa kekayaan, sumber daya alam, maupun sumber daya 

manusia yang dimiliki.  

Usaha untuk meningkatkan taraf hidup masyarakat di Indonesia sedang 

dalam pelaksanaan. Oleh karena itu, pemerintah harus melaksanakan 

pembangunan di segala bidang, baik fisik, mental, maupun spiritual. Salah satu 

wujud pembangunan itu adalah pembangunan industri kimia di Indonesia. 

Pembangunan industri kimia di Indonesia diharapkan mampu mengurangi 

ketergantungan impor bahan kimia dari negara lain dan menunjang kebutuhan 

masyarakat akan berbagai jenis produk. Sasaran lain yang ingin dicapai adalah 

dengan memperluas lapangan pekerjaan, meningkatkan produksi dalam negeri, 

memperkuat stabilitas suatu negara, menyeimbangkan struktur ekonomi di 

Indonesia, dan untuk mendukung kemandirian negara tersebut. 

Sehubungan dengan hal tersebut, maka dibuatlah suatu pra rencana pabrik 

pembuatan metil merkaptan, yaitu senyawa yang mempunyai rumus molekul 

CH3SH. Metil Merkaptan adalah senyawa yang tidak berwarna, dapat terbakar 

pada temperatur kamar, dan memiliki bau seperti bawang busuk. Senyawa ini 

berfungsi sebagai produk intermediate sintesis metionin sebagai bahan makanan 

ternak, bahan bakar jet, fungisida, dan juga digunakan sebagai indikator 
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kebocoran gas karena baunya yang khas seperti pada LPG (Liquified Petroleum 

Gas) (Kaufmann, 2015). Dengan memperhatikan kebutuhan dalam negeri dan 

kegunaan dari produk tersebut yang cukup banyak, maka pabrik pembuatan metil 

merkaptan sangat potensial untuk didirikan di Indonesia. 

Selama ini kebutuhan metil merkaptan di Indonesia berasal dari impor 

karena belum adanya pabrik yang menghasilkan metil merkaptan, padahal 

kegunaan metil merkaptan ini cukup banyak. Oleh karena itu, pembangunan 

industri metil merkaptan ini dapat mengurangi ketergantungan industri nasional 

terhadap negara lain. Selain itu, juga dapat membantu untuk meningkatkan 

perekonomian dan kesejahteraan masyarakat. Keuntungan yang diharapkan 

dengan pembangunan industri pembuatan metil merkaptan ini, yaitu : 

1) Terjaminnya ketersediaan metil merkaptan yang digunakan oleh industri kimia 

lain di Indonesia yang menggunakan metil merkaptan.  

2) Impor metil merkaptan dapat ditekan karena bahan baku yang digunakan 

berasal dari dalam negeri, sehingga dapat memenuhi kebutuhan dalam negeri.  

3) Pencegahan terhadap naiknya harga produk-produk turunan metil merkaptan, 

karena tingginya harga impor metil merkaptan yang berasal dari luar negeri.  

4) Adanya industri pembuatan metil merkaptan dapat menekan terjadinya 

kecelakaan di industri oil and gas, karena digunakan sebagai indikator 

kebocoran gas, sehingga keamanan pada proses industri dapat ditingkatkan.  

5) Adanya proses alih teknologi karena produk yang diperoleh dengan teknologi 

modern membuktikan bahwa para sarjana di Indonesia mampu mempelajari 

teknologi modern, sehingga tidak bergantung pada negara lain. 

1.2.  Sejarah dan Perkembangan 

Studi pertama kali dilakukan oleh Zeisea, yaitu bangsa Amerika pada 

tahun 1834 mengenai senyawa alkanotiol. Selanjutnya, senyawa ini lebih dikenal 

dengan nama merkaptan. Merkaptan merupakan nama lain dari senyawa tiol. Tiol 

adalah suatu sulfur yang dianalogkan dengan alkohol, yakni oksigen yang terdapat 

pada alkohol (-OH) diganti dengan sulfur (-SH). Selanjutnya sejumlah tiol mulai 

dibuat dan dikarakteristikkan. Merkaptan diterima sebagai nama deskriptif suatu 
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senyawa yang mengandung ikatan –SH dan sejak tahun 1930 nama merkaptan 

lebih umum digunakan (Kaufmann, 2015). 

Fisher dan Kock pada tahun 1914 membuat metil merkaptan dengan cara 

mereaksikan alkil halida atau P-toluena sulfonat dengan sodium atau potassium 

hidrosulfate, yang merupakan proses pengembangan dari reaksi antara karbon 

disulfida (CS2) dan hidrogen (H2), dengan perbandingan mol sebesar 3:1, pada  

temperatur sebesar 250oC, dan menggunakan katalis Kieselguhr-Cobalt 

(Kaufmann, 2015). 

1.3.  Proses Pembuatan Metil Merkaptan 

Ada beberapa proses pembuatan metil merkaptan, yaitu sebagai berikut : 

1. Pressurized Process 

2. Continuous Process 

3. Continuous Synthesis Gases Process 

1.3.1. Pressurized Process (Proses Bertekanan) 

Proses ini melibatkan metil bromida dan natrium hidrosulfida yang 

direaksikan pada reaktor berpengaduk dengan perbandingan mol sebesar 1,1:1. 

Reaksi yang terjadi yaitu sebagai berikut : 

CH3Br  +  NaSH   CH3SH  +  NaBr 

Reaksi ini terjadi pada temperatur 60oC, tekanan 12 atm, dan kemudian 

diinjeksikan H2S untuk mengendalikan terbentuknya impurities selama reaksi. 

Setelah keluar dari reaktor, metil merkaptan kemudian dipisahkan dari gas-gas 

atau impurities yang tidak diinginkan dengan menggunakan packed column 

separator. Pada proses ini, yield yang dicapai berkisar antara 70-99% (Kaufmann, 

2015). 

Metil merkaptan juga dapat diperoleh dari reaksi antara metil klorida 

dengan natrium hidrosulfida. Reaksi terjadi pada temperatur 100-150oC dan 

tekanan 100-300 psig. Reaksi yang terjadi yaitu : 

NaOH + H2S  NaSH + H2O 

CH3Cl + NaSH  CH3SH + NaCl 

Hasil reaksi dan sisa reaktan selanjutnya di destilasi. Aliran atas mengandung 

metil merkaptan, metil klorida, dan hidrogen sulfida. Aliran atas masuk ke dalam 
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kondenser parsial, kemudian dipisahkan dengan separator untuk memperoleh 

metil merkaptan (Kaufmann, 2015). 

Metil merkaptan juga dapat diperoleh dari reaksi antara karbon dioksida, 

sulfur, dan hidrogen atau hidrogen sulfida (dengan keberadaan hidrogen). Untuk 

mengurangi biaya bahan baku, maka proses ini dapat dipertimbangkan. Reaksi 

yang terjadi yaitu (Kaufmann, 2015): 

CO + S + 3 H2  CH3SH + H2O 

CO2 + S + 4 H2  CH3SH + H2O 

Jika terdapat hidrogen sulfida, maka reaksi yang terjadi yaitu : 

CO + H2S  COS + H2 

COS +  3 H2  CH3SH + H2O 

Reaktan gas CO lebih disukai karena membutuhkan gas hidrogen yang 

lebih sedikit dan reaksinya lebih cepat dibandingkan dengan reaksi yang 

melibatkan gas CO2. Temperatur operasi berkisar antara 250-400oC dan tekanan 

operasi antara 30-70 atm. Reaksi di atas merupakan reaksi bolak-balik, sehingga 

konversi reaksinya cukup rendah. Selain itu, metil merkaptan juga dapat diperoleh 

dari reaksi hidrogenasi antara karbon disulfida atau karbonil sulfida. Reaksi ya ng 

terjadi yaitu (Kaufmann, 2015): 

CS2 + 3 H2  CH3SH + H2S 

atau : 

CS2 + 3 CO2  COS 

COS + 3 H2  CH3SH + H2O 

Selektivitas metil merkaptan sebesar 65% dan konversi CS2 sebesar 70% 

denga menggunakan katalis alumina dan CoMo. Reaksi katalitik berlangsung 

pada temperatur antara 150-350oC dengan tekanan antara 10-50 atm. Reaksi ini 

jarang digunakan karena harga bahan baku karbon disulfida sangat mahal dan 

proses tersebut jika digunakan pada skala pabrik kurang feasible karena tidak 

menguntungkan secara ekonomi (Kaufmann, 2015). 

1.3.2. Continuous Process (Proses Kontinyu) 

Pembuatan metil merkaptan dari metanol dan hidrogen sulfida dengan 

bantuan katalis thorium. Proses untuk memproduksi alifatik merkaptan yaitu 
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reaksi antara alifatik monohidrat alkohol dan hidrogen sulfida membentuk 

endapan merkaptan, sesuai dengan reaksi berikut ini (Kaufmann, 2015): 

ROH + H2S  RSH + H2O 

Jika alkohol dan hidrogen sulfida dikontakkan dengan bantuan katalis 

padat pada temperatur yang tinggi, maka kemungkinan akan terjadi beberapa 

reaksi. Metanol dan hidrogen sulfida bereaksi dengan cepat membentuk metil 

merkaptan dan dimetil sulfida sesuai dengan reaksi berikut ini (Kaufmann, 2015): 

CH3OH + H2S  CH3SH + H2O 

2 CH3OH + H2S  (CH3)2S + H2O 

Reaksi ini terjadi pada temperatur 300-500oC dengan tekanan 5-15 bar dan 

terjadi di dalam multi tube reactor secara eksotermis. Reaksi ini menghasilkan 

konversi diatas 90%. Selain itu, dapat juga terjadi reaksi dekomposisi metanol 

menjadi dimetil eter menurut reaksi berikut ini (Kaufmann, 2015): 

CH3OH  (CH3)2O + H2O 

Cara ini merupakan cara yang banyak dipakai secara komersial. Reaksi dilakukan 

dalam fase gas pada reaktor multi tube yang di dalamnya berisi pipa-pipa dengan 

katalis alumina dan 10% K2WO4. Temperatur operasi antara 400-600oC dengan 

tekanan sekitar 7,8 atm. Reaksi yang terjadi secara eksotermis, sehingga untuk 

mempertahankan temperatur operasi digunakan pendingin (Kaufmann, 2015). 

 Metil merkaptan dapat dibuat dari dimetil sulfida dan dimetil disulfida, 

dan mereaksikannya dengan hidrogen sulfida berdasarkan reaksi berikut: 

(CH3)2S + H2S  2 CH3SH 

Konversi dimetil sulfida menjadi metil merkaptan dapat mencapai 90% dengan 

menggunakan katalis cesium atau alumina, begitupun konversi dimetil disulfida 

menjadi metil merkaptan. Reaksi pembentukan metil merkaptan dari dimetil 

disulfida yaitu sebagai berikut (Kaufmann, 2015): 

(CH3)2S2 + H2  2 CH3SH 

Selain itu, metil merkaptan juga dapat diperoleh dari reaksi antara metana 

dan hidrogen sulfida. Proses ini masih tergolong baru dan menggunakan reaktor 

plasma non termal yang dilengkapi dengan membran. Reaksi yang terjadi yaitu 

sebagai berikut (Kaufmann, 2015): 
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CH4 + H2S  CH3SH + H2 

1.3.3. Continuous Synthesis Gases Process 

Pada tahun 1962, Olin dan rekannya menyintesis metil merkaptan dari 

karbon oksida, seperti CO atau CO2, dengan H2S. Proses ini dilakukan dengan 

cara mereaksikan H2, CO, dan H2S di dalam multi tube reactor dengan 

menggunakan katalis padatan, biasanya berupa senyawa Al2O3 atau K2MoO4. 

Reaksi yang terjadi yaitu sebagai berikut (Kaufmann, 2015): 

CO  + H2S  COS + H2 

COS + 3 H2  CH3SH + H2O 

Secara ringkas, reaksi pembentukan metil merkaptan dengan cara continuous 

synthesis gases process yaitu sebagai berikut : 

CO  + 2 H2  +  H2S    CH3SH + H2O 

dan reaksi sampingnya : 

CO2  + 3 H2  +  H2S    CH3SH + 2 H2O 

Konversi karbon monoksida sebesar 23,2% dengan perbandingan 

CO:H2S:H2 sebesar 1:8:4 dengan katalis NiS dan senyawa basa organik yaitu 

piperidine, sedangkan konversi tertinggi karbon dioksida menjadi metil merkaptan 

sebesar 52% (Kaufmann, 2015). 

Selain itu, pada tahun 1983 Buchholz (Penwalt Coorporation) juga 

memproduksi metil merkaptan dari karbon oksida. Perbedaan utama dari proses 

yang telah dipatentkan ini adalah adanya penambahan unsur sulfur sebagai 

promotor, atau dengan kata lain keberadaan sulfur dapat menggantikan senyawa 

hidrogen sulfida untuk memproduksi metil merkaptan, dengan mengikuti 

persamaan reaksi kimia sebagai berikut (Kaufmann, 2015): 

  CO  + S  +  3 H2    CH3SH +  H2O 

dan reaksi sampingnya :   

CO2  + S  +  4 H2    CH3SH +  2 H2O 

Konversi karbondioksida tertinggi sebesar 90,2% dengan perbandingan reaktan 

CO:H2S:H2 sebesar 1:8:4 dengan katalis cesium dan promotor nikel sulfida. Pada 

kondisi ini, konversi karbon dioksida sebesar 52% (Kaufmann, 2015).  
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 Kemudian, Barrault dan rekannya mempelajari pembentukan metanethiol 

dari karbon oksida dan H2S. Mereka mereaksikan CO(CO2)/H2S/H2 dengan 

campuran promotor kalium dan katalis tungsten-alumina. Antara kedua reaktan 

berupa gas CO dan CO2 yang direaksikan dengan hidrogen dan hidrogen sulfida, 

akan membentuk COS sebagai reaksi intermediet dari pembentukan metil 

merkaptan, reaksinya sebagai berikut (Kaufmann, 2015): 

CO  + H2S  COS + H2 

Atau : 

CO2  + H2S  COS + H2 

COS + 3 H2  CH3SH + H2O 

Sejak senyawa COS dan metil merkaptan bereaksi secara paralel, maka 

hidrogenasi COS dapat didentifikasi untuk menentukan laju pembentukan metil 

merkaptan (Kaufmann, 2015). 

 Selanjutnya, pada tahun 1980 Exxon Research and Engineering 

memproduksi metil merkaptan dari gas H2S dan CO. Ada sedikit perbedaan dari 

metode Pennwalt, yaitu tidak ada penambahan H2 ke dalam campuran reaktan. 

Reaksi kedua reaktan tersebut akan menghasilkan metil merkaptan, dengan 

bantuan katalis titanium-vanadium. Reaksi ini memiliki rasio feed CO:H2S 

sebesar 1:1 dan tekanan 1 bar, dengan reaksi kimia sebagai berikut :  

3 CO + 2 H2S  CH3SH + COS + CO2 

Selektivitas karbon secara teoritis sebesar 33,3% untuk metil merkaptan, COS, 

dan CO2 (Kaufmann, 2015). 

1.4.   Sifat-sifat Fisik dan Kimia 

1.4.1. Sifat Fisik dan Kimia Hidrogen 

Rumus Molekul   : H2 

Berat Molekul (gr/mol)  : 2 

Tekanan Kritis (bar)  : 13,16 

Temperatur Kritis (oC)  : -240 

Titik Didih (oC)   : -253 

Titik Beku (K)   : 13,95 

Titik Lebur (oC)   : -259 
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Spesific Gravity   : 0,07 

Fase pada suhu kamar  : Gas 

(Data diambil pada MSDS Hydrogen, 2005 dan Chemical Properties 

Handbook, Yaws, 1999) 

1.4.2. Sifat Fisik dan Kimia Hidrogen Sulfida 

Rumus Molekul    : H2S 

Berat Molekul (gr/mol)   : 34 

Tekanan Kritis (bar)   : 89,4 

Temperatur Kritis (K)   : 373,561 

Titik Didih (oC)    : -61 

Titik Beku (K)    : 187,68 

Titik Lebur (oC)    : -85,6 

Titik Beku (oC)    : -86 

Spesific Gravity    : 1,192 

Densitas pada 0oC (gr/liter)  : 1,539 

Tekanan uap pada 25oC (mmHg) : 15.200 

Fase pada suhu kamar   : Gas 

(Data diambil pada MSDS Hydrogen Sulfide, 2008, dan Chemical Properties 

Handbook, Yaws, 1999) 

1.4.3. Sifat Fisik dan Kimia Karbon Monoksida 

Rumus Molekul   : CO 

Berat Molekul (gr/mol)  : 28 

Tekanan Kritis (bar)  : 34,99 

Temperatur Kritis (oC)  : -140 

Titik Didih (oC)   : -192 

Titik Beku (K)   : 68,15 

Titik Leleh (oC)   : -205 

Spesific Gravity   : 1 

Fase pada suhu kamar  : Gas 

(Data diambil pada MSDS Carbon Monoxide, 2005, dan Chemical 

Properties Handbook, Yaws, 1999) 
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1.4.4. Sifat Fisik dan Kimia Karbon Dioksida 

Rumus Molekul   : CO2 

Berat Molekul (gr/mol)  : 44 

Tekanan Kritis (bar)  : 57,3 

Temperatur Kritis (oC)  : 30 

Titik Didih (oC)   : -78,5 

Titik Beku (K)   : 216,58 

Titik Leleh (oC)   : -56,6 

Spesific Gravity   : 1,52 

Fase pada suhu kamar  : Gas 

(Data diambil pada MSDS Carbondioxide, 2005, dan Chemical Properties 

Handbook, Yaws, 1999) 

1.4.5. Sifat Fisik dan Kimia Nitrogen 

Rumus molekul   : N2 

Berat molekul (gr/mol)  : 28 

Tekanan kritis (bar)  : 33,94 

Temperatur kritis (K)  : 126,10 

Titik didih (K)   : 77,35 

Titik beku (K)   : 63,15 

Spesific Gravity   : 0,967  

Densitas pada 20oC (kg/m3) : 848 

Fase pada suhu kamar  : Gas 

(Data diambil pada Chemical Properties Handbook , Yaws, 1999) 

1.4.6. Sifat Fisik dan Kimia Karbonil Sulfida 

Rumus Molekul   : COS 

Berat Molekul (gr/mol)  : 60 

Tekanan Kritis (bar)  : 61,7 

Temperatur Kritis (oC)  : 104,8 

Titik Didih (oC)   : -50,2 

Titik Beku (K)   : 134,35 

Titik Leleh (oC)   : -138,8 
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Spesific Gravity   : 0,00207 

Densitas pada 21,1oC (kg/m3) : 2,07 

Fase pada suhu kamar  : Gas 

(Data diambil pada MSDS Carbonyl Sulfide, 2016, dan Chemical Properties 

Handbook, Yaws, 1999) 

1.4.7. Sifat Fisik dan Kimia Monoethanolamine 

Rumus Molekul   : C2H7NO 

Berat Molekul (gr/mol)  : 61 

Tekanan Kritis (bar)  : 68,70 

Temperatur Kritis (K)  : 638 

Titik Didih (K)   : 444,15 

Titik Beku (K)   : 283,65 

Spesific Gravity   : 1,02 

Tekanan Uap pada 20oC (mmHg) : 0,4 

Densitas pada 20oC (kg/m3) : 1.015,7 

Fase pada suhu kamar  : Liquid 

(Data diambil pada MSDS Monoethanolamine, 2014, dan Chemical 

Properties Handbook, Yaws, 1999) 

1.4.8. Sifat Fisik dan Kimia Metil Merkaptan 

Rumus Molekul   : CH3SH 

Berat Molekul (gr/mol)  : 48 

Tekanan Kritis (psia)  : 796,523 

Temperatur Kritis (K)  : 499,161 

Titik Didih (oC)   : 5,9 

Titik Beku (K)   : 150,18 

Titik Lebur (oC)   : -121 

Spesific Gravity   : 0,896 

Panas Laten (J/mol)  : 26.778,3 

Densitas pada 20oC (kg/m3) : 866 

Fase pada suhu kamar  : Gas 
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(Data diambil pada MSDS Methyl Mercaptan, 2005, dan Chemical 

Properties Handbook, Yaws, 1999) 

1.4.9.   Sifat Fisik dan Kimia Air 

Rumus Molekul   : H2O 

Berat Molekul (gr/mol)  : 18 

Tekanan Kritis (psia)  : 3206,667 

Temperatur Kritis (K)  : 647,301 

Titik Didih (oC)   : 100 

Titik Beku (K)   : 273,15 

Titik Lebur (oC)   : 0 

Spesific Gravity   : 1 

Panas Laten (J/mol)  : 40.656,2 

Densitas pada 20oC (kg/m3) : 998 

Tekanan uap pada 20oC (kPa) : 2,3 

Fase pada suhu kamar  : Liquid 

(Data diambil pada MSDS H2O, 2013, dan Chemical Properties Handbook , 

Yaws, 1999) 
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BAB II 

PERENCANAAN PABRIK 

 

2.1.  Alasan Pendirian Pabrik 

 Kemajuan pesat di bidang ilmu pengetahuan dan teknologi telah 

mengubah tatanan kehidupan dunia menuju era globalisasi yang modern. Semua 

aspek kehidupan dipengaruhi oleh perkembangan ilmu pengetahuan dan 

teknologi. Hal ini membuat standar produk dan jasa yang ditawarkan tidak hanya 

ditentukan oleh produsen, tetapi juga oleh konsumen. Dengan adanya sistem 

perekonomian yang terbuka, kondisi pasar, dan persaingan antarprodusen akan 

sangat berpengaruh terhadap hasil penjualan produk. 

 Untuk mengantisipasi perkembangan tersebut, maka dibutuhkan 

keunggulan kompetitif yang meliputi harga, mutu, dan kepercayaan dari 

masyarakat. Keunggulan tersebut diharapkan dapat diterapkan pada bidang 

industri kimia. Perkembangan industri kimia saat ini semakin lama semakin maju 

sesuai dengan tingkat kemajuan ilmu pengetahuan yang begitu pesat. Demikian 

halnya terhadap industri metil merkaptan yang banyak digunakan untuk 

pembuatan produk lain, seperti bahan baku pembuatan metionin, bahan bakar jet, 

dan fungisida (Kaufmann, 2015).  

 Mengingat banyak sekali kegunaan metil merkaptan, maka memungkinkan 

pengembangan pabrik ini secara komersil di dalam negeri, dalam upaya untuk 

mengembangkan sektor industri sebagai salah satu sektor yang diandalkan dalam 

pengembangan dan peningkatan perekonomian nasional. Keberadaan pabrik 

tersebut di dalam negeri dapat mengurangi ketergantungan pada impor produk 

metil merkaptan. Sumber devisa akan dapat terpenuhi jika produk tersebut 

diekspor ke luar negeri. Ditinjau dari segi sosial, dengan pendirian pabrik ini akan 

menyerap tenaga kerja sehingga mampu mengurangi pengangguran. Dari segi 

perkembangan industri lokal, keberadaan pabrik ini akan mendorong munculnya 

industri- industri kimia yang menggunakan bahan baku dari produk yang 

dihasilkan pabrik metil merkaptan ini. 
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Ada beberapa faktor yang menjadi pertimbangan dalam pendirian pabrik metil 

merkaptan ini, yaitu sebagai berikut : 

1) Secara umum, kebutuhan metil merkaptan di dalam negeri maupun di luar 

negeri, terutama yang berada di kawasan ASEAN mengalami peningkatan. 

2) Kebutuhan metil merkaptan untuk dalam negeri semakin hari semakin besar, 

namun tidak diimbangi dengan produksi metil merkaptan dari industri dalam 

negeri, sehingga kebutuhan metil merkaptan untuk dalam negeri masih 

diimpor dari negara-negara lain. 

3) Kebutuhan metil merkaptan di Indonesia masih mengalami ketergantungan 

dari negara luar sebagai produsen metil merkaptan.  

4) Bahan baku utama dalam pembuatan metil merkaptan, seperti H2, CO, dan 

H2S sudah banyak tersedia dan mencukupi kebutuhan dalam negeri. 

5) Industri metil merkaptan dapat menekan terjadinya kecelakaan oleh 

kebocoran gas karena sering digunakan sebagai indikator kebocoran gas, 

sehingga keamanan proses industri perminyakan dapat ditingkatkan.  

6) Dari segi sosial-ekonomi, adanya pabrik metil merkaptan ini dapat menyerap 

tenaga kerja dan dapat meningkatkan perekonomian masyarakat.  

2.2.  Penentuan Kapasitas Produksi 

Kapasitas pabrik metil merkaptan ditentukan berdasarkan data impor 

metionin negara-negara ASEAN dengan pertimbangan untuk memenuhi 

kebutuhan metionin negara-negara ASEAN. Berdasarkan The United Nations 

Commodity Trade Statistics Database (2018), kebutuhan impor dari negara-

negara ASEAN dapat dilihat pada Tabel 2.1.  

Tabel 2.1. Data Impor Metionin Negara ASEAN 

Tahun Data Impor (ton) 

2013 

2014 

2015 

2016 

2017 

70.844,939 

71.025,600 

115.511,499 

96.354,798 

113.731,123 

                                    (Sumber: UN Comtrade, 2018)  
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Dengan menggunakan metode regresi linier least square method, maka 

diperoleh persamaan sebagai berikut : 

  Y =  AX + B 

  Y = 11110,1566 (X) + (-22293472) 

Keterangan: 

 Y = kebutuhan metionin (ton) 

 X = tahun 

Kebutuhan metionin di negara ASEAN untuk tahun 2023, diperkirakan dengan 

mensubstitusikan harga tahun (X) = 2023 ke persamaan di atas, maka diperoleh : 

 Y = 183.000 ton 

Konversi metil merkaptan menjadi produk metionin yaitu sekitar 32,2%.  

 Direncanakan pabrik metil merkaptan berkapasitas 36.000 ton/tahun, 

sekitar 60% dari jumlah impor di negara-negara ASEAN pada tahun 2023. 

Diharapkan pra rencana pabrik pembuatan metil merkaptan ini dapat memenuhi 

kebutuhan impor dan selebihnya akan diekspor ke negara lain, seperti Malaysia, 

Vietnam, Thailand, dan Filiphina. Kebutuhan metionin di beberapa negara 

ASEAN ditampilkan pada Gambar 2.1.  

  

Gambar 2.1. Grafik Total Kebutuhan Metionin di Beberapa Negara ASEAN  
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2.3.  Pemilihan Proses 

Pembuatan metil merkaptan terdiri dari berbagai macam proses dengan 

bahan baku yang beragam. Perbandingan masing-masing proses pembuatan metil 

merkaptan dari bahan baku yag berbeda ditampilkan pada Tabel 2.2.  

Tabel 2.2. Perbandingan Berbagai Bahan Baku Pembuatan Metil Merkaptan 

Proses Reaksi Kelebihan Kelemahan 

Continuous 

Process 
CH3OH + H2S  CH3SH + H2O 

Harga bahan baku 

relatif murah dan 

mudah didapatkan 

Temperatur 

operasi sangat 

tinggi 

Pressurized 

Process 
CO2 + S + 4 H2  CH3SH + H2O 

Reaktan CO 

mudah didapatkan 

Konversi rendah, 

tekanan dan 

temperatur 

sangat tinggi 

Pressurized 

Process 
CS2 + 3 H2  CH3SH + H2S 

Cocok untuk skala 

laboratorium 

Bahan baku 

karbon disulfida 

sangat mahal 

Pressurized 

Process 

CH3Cl + NaSH  CH3SH + 

NaCl 

Temperatur 

operasi relatif 

rendah 

Bahan baku 

cukup mahal 

Continuous 

Synthesis 

Gases 

Process 

CO  + 2 H2  +  H2S    CH3SH  

+   H2O 

Proses dan 

teknologi terbaru, 

serta harga bahan 

baku relatif murah 

dan mudah 

didapatkan 

Temperatur yang 

digunakan relatif 

tinggi 

    (Sumber: Kaufmann, 2015) 

Berdasarkan pertimbangan yang diambil, maka proses yang dipilih pada 

proses pembuatan metil merkaptan ini adalah continuous synthesis gases process. 

Hal ini berdasarkan beberapa pertimbangan berikut ini (Kaufmann, 2015): 

a. Bahan baku berupa karbon monoksida, hidrogen, dan hidrogen sulfida yang 

mudah didapatkan dan tersedia dalam jumlah yang memadai di Indonesia.  
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b. Kondisi operasi yang digunakan tidak terlalu tinggi, sehingga dapat 

menghemat energi dan biaya operasi. 

c. Proses dan peralatan yang digunakan sederhana, sehingga biaya 

pengendalian dan pemeliharaannya relatif lebih murah. 

d. Reaksi bersifat eksotermis, sehingga kebutuhan panas hanya dibutuhkan 

pada pemanasan feed. 

e. Kemurnian produk yang dihasilkan cukup tinggi.  

2.4.  Pemilihan Bahan Baku 

Pemilihan bahan baku berdasarkan pertimbangan bahwa gas karbon CO, 

H2, dan H2S telah diproduksi di Indonesia, sehingga tidak diperlukan impor bahan 

baku. Hal ini dapat menghemat biaya produksi. Bahan baku CO dan H2 yang 

digunakan diperoleh dari PT Samator Gas Industri, sedangkan bahan baku H2S 

diperoleh dari PT Pertamina RU VI Balongan yang terletak di Kabupaten 

Indramayu, Jawa Barat, dengan kemurnian bahan baku gas CO, H2, dan H2S 

masing-masing sebesar 99,947%, 99,996%, dan 99,965%. 

2.5.  Uraian  Proses  

Proses pembuatan metil merkaptan dengan proses continuous synthesis 

gases dapat dibagi menjadi beberapa tahapan, yaitu: 

1) Tahap Preparasi 

Gas hidrogen, karbon monoksida, dan hidrogen sulfida dari T-01, T-

02, dan T-03 bertemu di dalam mixing point (MP-01) dan kemudian dialirkan 

menggunakan compressor (CP-01) dengan tekanan sebesar 11 bar menuju 

preheater (PH-01) untuk menaikkan temperatur umpan hingga 280oC yang 

selanjutnya masuk ke dalam reaktor fixed bed multi tubular (R-01). Di dalam 

reaktor (R-01) telah disiapkan katalis K2MoO4. 

2) Tahap Reaksi 

Pada reaktor (R-01) terjadi reaksi : 

CO  + H2S  +  2 H2    CH3SH + H2O 

Selain itu, terdapat produk samping yang terbentuk di dalam reaktor 

ini, yaitu sebagai berikut : 
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CO + H2O  CO2 + H2 

COS + H2O  CO2 + H2S 

CO2  + 3 H2  +  H2S    CH3SH + 2 H2O 

Produk utama berupa CH3SH, produk samping berupa gas CO2, dan gas CO, 

H2, serta H2S yang tidak terkonversi kemudian dialirkan menuju tahapan 

separasi untuk memisahkan CH3SH dari kandungan gas-gas yang lainnya. 

3) Tahap Separasi 

Produk keluaran dari R-01 berupa campuran antara sisa reaktan yang 

tidak terkonversi, CO2, CH3SH, dan H2O dalam fase uap kemudian dialirkan 

menuju expander (EXP-01) untuk menurunkan tekanannya menjadi 6 bar dan 

masuk ke dalam partial condenser (PC-01) untuk mengkondensasi seluruh air 

yang ada. Kemudian, produk dipisahkan antara air ( liquid) dengan campuran 

gas di knock out drum (KOD-01). 

Gas keluaran top KOD-01 kemudian dialirkan ke dalam partial 

condenser (PC-02) untuk mengkondensasi metil merkaptan dari campuran 

gas-gas yang lainnya. Kemudian, produk dipisahkan antara metil merkaptan 

(liquid) dengan campuran gas di knock out drum (KOD-02). Kemudian, metil 

merkaptan (liquid) dialirkan menggunakan pompa (P-01) menuju tangki 

penyimpanan (T-04). Sedangkan aliran top KOD-02 dialirkan menuju 

compressor (CP-02) untuk dinaikkan tekanannya menjadi 10,2 bar sebelum 

masuk ke absorber (AB-01). Di absorber, terjadi penyerapan gas CO2 oleh 

absorben larutan Monoethanolamine. Gas yang tidak terserap akan dialirkan 

kembali menuju mixing point (MP-01), yang sebelumnya tekanan diturunkan 

sebesar 5 bar menggunakan expander (EXP-02).  

Larutan Monoethanolamine yang kaya akan gas CO2 dialirkan menuju 

stripper (ST-01) yang temperaturnya dinaikkan terlebih dahulu di heater (H-

01) sebesar 120oC. Di stripper, terjadi pelucutan gas CO2 menggunakan 

steam. Aliran top stripper yang terdiri dari gas CO2 dan gas-gas terlarut 

lainnya dialirkan menuju tangki penyimpanan CO2 dengan menggunakan 

compressor (CP-03), yang sebelumnya temperatur diturunkan terlebih dahulu 

di cooler (C-02), sedangkan bagian bottom stripper dialirkan menuju reboiler 
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(RB-01) untuk menguapkan kembali gas-gas yang belum terlucuti. Dari 

bagian bottom reboiler, absorben kemudian dipompakan kembali menuju 

absorber, yang sebelumnya temperatur diturunkan terlebih dahulu menjadi 

40,5597oC di cooler (C-01). 
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BAB III 

LOKASI DAN TATA LETAK PABRIK 

3.1.   Lokasi Pabrik 

 Salah satu hal yang sangat penting dalam perencanaan pabrik adalah 

pemilihan dan penentuan lokasi berdirinya pabrik, karena akan menyangkut 

kelancaran pada kegiatan produksi dan distribusi produk. Hal ini juga sangat 

menentukan bagi kemajuan pabrik tersebut, baik pada saat berproduksi maupun 

pada masa yang akan datang. Lokasi pabrik sangat berpengaruh terhadap 

kelangsungan dan keberhasilan suatu pabrik. Pemilihan lokasi pabrik ditentukan 

berdasarkan faktor teknis maupun faktor ekonomis. Penentuan lokasi pabrik yang 

tepat akan menghasilkan biaya produksi dan distribusi yang minimal, sehingga 

dapat memberikan keuntungan produksi yang maksimal (Wahyono, 2012).  

Selain pertimbangan secara teknis maupun ekonomis dengan perhitungan 

biaya produksi dan biaya distribusi yang minimum, diperlukan juga pertimbangan 

secara sosiologis, yaitu sebuah pertimbangan dalam mempelajari sifat dan 

perilaku masyarakat di sekitar daerah yang dipilih sebagai lokasi pabrik tersebut, 

sehingga jika ada hambatan sosiologis yang timbul dari masyarakat tersebut, 

sudah dipertimbangkan dahulu sebelumnya (Wahyono, 2012).  

Berdasarkan faktor-faktor tersebut, lokasi yang dipilih untuk mendirikan 

pabrik metil merkaptan ini adalah di kabupaten Indramayu, Jawa Barat, tepatnya 

di kawasan Jati Barang. Adapun pertimbangan dalam menentukan lokasi pabrik 

ini adalah sebagai berikut : 

1) Ketersediaan Bahan Baku 

Ketersediaan bahan baku berupa karbon monoksida dan hidrogen 

diperoleh dari PT Samator Gas Industri di daerah Indramayu, Jawa Barat, 

serta gas hidrogen sulfida yang diperoleh dari PT Pertamina Refinery Unit 

VI Balongan. Pemilihan tempat yang berdasarkan dekatnya lokasi dengan 

bahan baku ini bertujuan untuk menekan biaya produksi (Wahyono, 2012). 

2) Utilitas 

Kebutuhan air (air proses, air pendingin, dan air umpan boiler) secara 

kontinu dapat diperoleh dari aliran Sungai Cimanuk. Sumber energi listrik 
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dapat dibangkitkan sendiri menggunakan generator. Kebutuhan bahan bakar 

dan pelumas diperoleh dari PT Pertamina Refinery Unit VI Balongan. 

3) Tenaga Kerja 

Ketersediaan tenaga kerja yang cukup, baik dari penduduk kota 

Indramayu maupun luar Indramayu, sedangkan untuk tenaga kerja teknik 

didapat dari lulusan Universitas Sriwijaya maupun perguruan tinggi lainnya.  

4) Pemasaran Hasil Produksi 

Sarana transportasi yang memadai ikut mendukung kelancaran 

pengangkutan bahan baku dan pemasaran produk. Pengangkutan bahan baku 

dapat digunakan transportasi melalui darat dan laut (Digilib Unila, 2011). 

Untuk pendistribusian produk ke daerah Jawa dapat melalui jalur darat 

berupa jalur Jalan Raya Pantura dan jalur kereta api, sedangkan untuk 

pendistribusian ke luar Jawa dapat melalui jalur laut menggunakan 

Pelabuhan sebagai jalur pendistribusian antarpulau di dalam negeri maupun 

di luar negeri. Lancarnya transportasi diharapkan kegiatan produksi dan 

pemasaran produk dapat berjalan dengan baik.  

5) Letak Geografis 

 Secara geografis, letak lokasi pendirian lokasi pembuatan Metil 

Merkaptan berada pada posisi 6°30'10.91 LS dan 108°19'22.79 BT. 

Rencana pendirian pabrik berdekatan dengan sungai Cimanuk, yang terletak 

di Jl. Jatibarang-Palimanan, Desa Pilang Sari, Jatibarang, Kabupaten 

Indramayu, Jawa Barat (Anonim, 2018).  

Lokasi yang dipilih merupakan daerah yang cukup stabil, yaitu data 

meteorologi dan geografis menunjukkan bahwa lokasi tersebut memiliki 

kondisi iklim yang baik, yaitu dengan temperatur rata-rata 30oC. Bencana 

alam, seperti gempa bumi, banjir, dan sebagainya, jarang terjadi di tempat 

tersebut. Hal ini memungkinkan pengoperasian pabrik berjalan dengan 

lancar (Digilib Unila, 2011). 

3.2. Tata Letak dan Lokasi Pabrik 

Dalam penentuan tata letak dari peralatan pada area pabrik harus 

dilakukan dengan perencanaan yang matang dan harus disesuaikan dengan 
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kondisi lingkungan sekitar, seperti tanah, air, transportasi, dan pemukiman, 

sehingga diperoleh koordinasi kerja dengan sebaik-baiknya. Dengan demikian, 

kegiatan proses dalam pabrik dapat berjalan lancar, efisien, dan aman (Wahyono, 

2012). Lokasi pabrik pembuatan metil merkaptan ditunjukkan pada Gambar 3.1.  

 

 

Gambar 3.1. Peta Lokasi Pabrik Pembuatan Metil Merkaptan 

(Sumber: http://earth.google.co.id) 
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Dalam penempatan peralatan pabrik, letak dari alat proses, penyimpanan 

bahan baku dan produk, laboratorium, kantor, dan sarana transportasi di tata 

sedemikian rupa, sehingga tidak menggangggu jalannya proses produksi. Adapun 

faktor- faktor yang perlu dipertimbangkan dalam tata letak (layout) pabrik, yaitu 

(Peters, 1991) : 

1) Pengoperasian, pengontrolan, dan perbaikan semua alat-alat proses harus 

mudah dilakukan. Oleh karena itu, letak pabrik harus di tata berdekatan 

dengan unit pengoperasian, unit pengontrolan, dan maintenance. 

2) Letak peralatan proses dan pipa harus diatur secara sistematis sehingga 

mempermudah dalam pengontrolan, pemeliharaan, dan perbaikan 

instrumen pabrik. 

3) Aspek keselamatan kerja harus terjamin. Letak pabrik harus cukup jauh 

dari tempat-tempat keramaian dan lokasi terlindung dari bangunan-

bangunan sekitar. Kemungkinan terjadinya kebakaran, ledakan, dan  

lainnya harus dipertimbangkan dengan baik.  

4) Distribusi utilitas harus berjalan dengan cepat, tepat, dan ekonomis untuk 

menekan biaya produksi. 

5) Letak kantor, laboratorium, dan fasilitas penunjang lainnya harus dapat 

memenuhi syarat kesehatan dan berwawasan lingkungan. 

6) Kemungkinan akan diadakan perluasan pabrik di masa mendatang untuk 

pengembangan. Oleh, karena itu penggunaan tanah diperhitungkan 

bersamaan dengan rencana perluasan pabrik, sehingga jika dilakukan 

perluasan pabrik tidak mengalami kesulitan atau perombakan yang besar.  

7) Kondisi cuaca yang berpengaruh terhadap tata letak pabrik, penempatan 

peralatan di dalam atau di luar ruangan, sehingga kenyamanan, optimalisasi 

kerja, dan pencegahan terhadap kerusakan dapat dilakukan. 

8) Pembuangan limbah pabrik diatur agar tidak mengganggu pemukiman 

penduduk dan tidak menimbulkan pencemaran terhadap lingkungan.   

3.3. Perkiraan Luas Pabrik 

Adapun perkiraan luas tanah yang diperlukan berdasarkan Gambar 3.2. 

dan Gambar 3.3. adalah sebagai berikut: 
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1) Luas area pabrik  :   1,95  Ha 

2) Luas tanah untuk perkantoran  :   1,45 Ha  

3) Luas perumahan dan sarana umum  :   1,29 Ha 

4) Luas area perluasan pabrik  :   1,10  Ha    + 

Total                        :   5,79 Ha 

        Tata letak pabrik pembuatan Metil Merkaptan dan tata letak peralatan dapat 

dilihat pada Gambar 3.2. dan Gambar 3.3.  

  

Gambar 3.2.  Tata Letak Pabrik Pembuatan Metil Merkaptan
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BAB IV 

NERACA MASSA DAN NERACA PANAS 

 

 

4.1.     NERACA MASSA 

4.1.1. Mixing Point-01 (MP-01) 

Komponen 
Input (kg/jam) 

Output 

(kg/jam) 

Aliran 1 Aliran 2 Aliran 3 Aliran 19 Aliran 4 

Karbon Monoksida 0,0000 3.815,2089 0,0000 288,6644 4.103,8732 

Hidrogen Sulfida 0,0000 0,0000 3.591,2259 1.392,0487 4.983,2747 

Hidrogen 401,3862 0,0000 0,0000 184,8814 586,2676 

Nitrogen 0,3060 2,1946 1,4425 5,740 9,6831 

Total 
401,3862 3.817,4035 3.592,6684  1.871,3345 

9.683,0986 
                      9.683,0986 

4.1.2. Reactor-01 (R-01) 

Komponen 
Input (kg/jam) Output (kg/jam) 

Aliran 6 Aliran 7 

Karbon Monoksida 4.103,8732 374,8888 

Hidrogen 586,2676 228,2486 

Hidrogen Sulfida 4.983,2747 1.445,1495 

Karbonil Sulfida 0,0000 0,0000 

Karbondioksida 0,0000 1.281,0825 

Air 0,0000 1.349,0459 

Nitrogen 9,6831 9,6831 

Metil Merkaptan 0,0000 4.995,0002 

Total 9.683,0986 9.683,0986 

Kapasitas Produksi : 36.000 Ton/Tahun 

Operasi Pabrik : 300 Hari/Tahun 

Basis Perhitungan : 1 Jam Operasi 

Satuan Massa    : Kilogram (kg) 

Satuan Panas    : Kilo Joule (kJ) 

Temperatur Referensi   : 25oC 

Bahan baku : CO, H2, dan H2S 

Produk : CH3SH 
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4.1.3. Partial Condenser-01 (PC-01) 

Komponen 
 Input (kg/jam) 

Aliran 8 

Output, Aliran 9 (kg/jam) 

Uap Liquid 

Karbon Monoksida 374,8888 374,8888 0,0000 

Hidrogen 228,2486 228,2486 0,0000 

Hidrogen Sulfida 1.445,1495 1.445,1495 0,0000 

Karbondioksida 1.281,0825 1.281,0825 0,0000 

Air 1.349,0459 0,0000 1.349,0459 

Nitrogen 9,6831 7,0000 2,6831 

Metil Merkaptan 4.995,0002 4.995,0002 0,0000 

Total 9.683,0986 
8.331,3696 1.351,7290 

9.683,0986 

4.1.4. Knock Out Drum-01 (KOD-01) 

Komponen 

  Input (kg/jam)    Output (kg/jam) 

Aliran 9 
   Aliran 10 

   Uap 

   Aliran 11 

   Liquid 

Karbon Monoksida 374,8888 374,8888 0,0000 

Hidrogen 228,2486 228,2486 0,0000 

Hidrogen Sulfida 1.445,1495 1.445,1495 0,0000 

Karbondioksida 1.281,0825 1.281,0825 0,0000 

Air 1.349,0459 0,0000 1.349,0459 

Nitrogen 9,6831 7,0000 2,6831 

Metil Merkaptan 4.995,0002 4.995,0002 0,0000 

Total 
9.683,0986 8.331,3696 1.351,7290 

9.683,0986      9.683,0986 

4.1.5. Partial Condenser-02 (PC-02) 

Komponen 
 Input (kg/jam) 

Aliran 10 

Output, Aliran 12 (kg/jam) 

  Uap Liquid 

Karbon Monoksida 374,8888 374,8888 0,0000 

Hidrogen 228,2486 228,2486 0,0000 

Hidrogen Sulfida 1.445,1495 1.440,1497 4,9998 

Karbondioksida 1.281,0825 1.281,0825 0,0000 

Nitrogen 7,0000 7,0000 0,0000 

Metil Merkaptan 4.995,0002 0,0000 4.995,0002 

Total 8.331,3696 
3.331,3696 5.000,000 

8.331,3696 
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4.1.6. Knock Out Drum-02 (KOD-02) 

Komponen 

Input (kg/jam) Output (kg/jam) 

Aliran 12 
Aliran 13 

Uap 

Aliran 14 

Liquid 

Karbon Monoksida 374,8888 374,8888 0,0000 

Hidrogen 228,2486 228,2486 0,0000 

Hidrogen Sulfida 1.445,1495 1.440,1497 4,9998 

Karbondioksida 1.281,0825 1.281,0825 0,0000 

Nitrogen 7,0000 7,0000 0,0000 

Metil Merkaptan 4.995,0002 0,0000 4.995,0002 

Total 
8.331,3696 3.331,3696 5.000,000 

 8.331,3696 

 

4.1.7. Absorber-01 (AB-01) 

Komponen 

Input (kg/jam) Output (kg/jam) 

Aliran 16 Aliran 26  
Top 

Aliran 18 

Bottom 

Aliran 17 

Karbon Monoksida 374,8888 0,0000 288,6644 86,2244 

Hidrogen 228,2486 0,0000 184,8814 43,3672 

Hidrogen Sulfida 1.440,1497 0,0000 1.392,0487 48,1010 

Karbondioksida 1.281,0825 0,0000 0,0000 1.281,0825 

Nitrogen 7,0000 0,0000 5,7400 1,2600 

Monoethanolamine 0,0000 3.815,4710 0,0000 3.815,4710 

Total 
3.331,3696 3.815,4710 1.871,3345 5.275,5061 

7.146,8406 7.146,8406 

 

4.1.8. Stripper-01 (ST-01) 

Komponen 

Input (kg/jam) Output (kg/jam) 

Aliran 20 
Top 

Aliran 21 

Bottom 

Aliran 22 

Karbon Monoksida 86,2244 84,8731 1,3513 

Hidrogen 43,3673 38,5816 4,7857 

Hidrogen Sulfida 48,1010 47,7547 0,3463 

Karbondioksida 1.281,0825 1.091,2592 189,8233 

Nitrogen 1,2600 1,2600 0,0000 

Monoethanolamine 3.815,4710 0,0000 3.815,4710 

Total 5.275,5062 
1.263,7286 4.011,7776 

5.275,5062 
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4.1.9. Reboiler (RB-01) 

Komponen 
Input (kg/jam) Output (kg/jam) 

Aliran 22 Aliran 23 Aliran 24 

Karbon Monoksida 1,3513 1,3513 0,0000 

Hidrogen  4,7857 4,7857 0,0000 

Hidrogen Sulfida 0,3463 0,3463 0,0000 

Karbondioksida 189,8233 189,8233 0,0000 

Nitrogen 0,0000 0,0000 0,0000 

Monoethanolamine 3.815,4710 0,0000 3.815,4710 

Total 4.011,7776 
196,3066 3.815,4710 

4.011,7776 

4.2.     NERACA PANAS 

4.2.1.  Mixing Point-01 (MP-01) 

Komponen Qin (kJ/jam) Qout (kJ/jam) 

Q1 28.877,1451 0,0000 

Q2 19.825,4718 0,0000 

Q3 18.116,1381 0,0000 

Q19 21.848,6153 0,0000 

Q4 0,0000 88.667,3703 

Total 88.667,3703 88.667,3703 

 

4.2.2.  Compressor-01 (CP-01) 

Komponen Qin (kJ/jam) Qout (kJ/jam) 

Q4 88.667,3703 0,0000 

Q5 0,0000 12.992,0828 

Qkompresi 0,0000 75.675,2875 

Total 88.667,3703 88.667,3703 

 

4.2.3.  Preheater-01 (PH-01) 

Komponen Qin (kJ/jam) Qout (kJ/jam) 

Q5 88.667,3703 0,0000 

Q6 0,0000 4.632.464,2036 

Qs, in 9.898.528,3202 0,0000 

Qs, out 0,0000 5.354.731,4869 

Total 9.987.195,6905 9.987.195,6905 
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4.2.4.  Reactor-01 (R-01) 

Komponen Qin (kJ/jam) Qout (kJ/jam) 

Q6 4.632.464,2036 0,0000 

Qw, in 2.715.495,8225 0,0000 

QHr 0,0000 -30.509.610,4867 

Q7 0,0000 3.913.872,7315 

Qw, out 0,0000 33.943.697,7813 

Total 7.347.960,0261 7.347.960,0261 

 

4.2.5.  Expander-01 (EXP-01) 

Komponen Qin (kJ/jam) Qout (kJ/jam) 

Q7 3.913.872,7315 0,0000 

Q8 0,0000 11.937,3804 

Qekspamsi 0,0000 3.901.935,3511 

Total 3.913.872,7315 3.913.872,7315 

 

4.2.6.  Partial Condenser-01 (PC-01) 

Komponen Qin (kJ/jam) Qout (kJ/jam) 

Q8 3.913.872,7315 0,0000 

Qr, in 491.333,8698 0,0000 

Ql(9) 0,0000 144.031,1331 

Qv(9) 0,0000 292.543,4605 

Qr, out  0,0000 3.968.632,0077 

Total 4.405.206,6013 4.405.206,6013 

 

4.2.7.  Knock Out Drum-01 (KOD-01) 

Komponen 
Q (kJ/jam) 

Qin Qout 

Q9 436.574,5936 0,0000 

Q10 0,0000 292.543,4605 

Q11 0,0000 144.031,1331 

Total 436.574,5936 436.574,5936 
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4.2.8.  Partial Condenser-02 (PC-02) 

Komponen Qin (kJ/jam) Qout (kJ/jam) 

Q10 292.543,4605 0,0000 

Qr, in 164.541,6269 0,0000 

Ql(12) 0,0000 -531.285,1440 

Qv(12) 0,0000 -340.675,4691 

Qr ,out 0,0000 1.329.045,7005 

Total 457.085,0874 457.085,0874 

 

4.2.9.  Knock Out Drum-02 (KOD-02) 

Komponen 
Q (kJ/jam) 

Qin Qout 

Q12 -871.960,6131 0,000 

Q13 0,0000 -340.675,4691 

Q14 0,0000 -531.285,1440 

Total -871.960,6131 -871.960,6131 

 

4.2.10. Compressor-02 (CP-02) 

Komponen Qin (kJ/jam) Qout (kJ/jam) 

Q13 -340.675,4691 0,0000 

Q16 0,0000 3.914,4005 

Qcomp 0,0000 -344.589,8696 

Total -340.675,4691 -340.675,4691 

 

4.2.11. Absorber-01 (AB-01) 

Qin (kJ/jam) Qout (kJ/jam) 

Q16 = 97.469,3436 Q18 = 68.066,0794 

Q26 = 191.011,9490 Q17 = 220.415,2132 

∑ Q = 288.481,2926 ∑ Q = 288.481,2926 
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4.2.12. Expander-02 (EXP-02) 

Aliran Qin (kJ/jam) Qout (kJ/jam) 

Q18 68.066,0794 0,0000 

Q19 0,0000 3.169,0436 

Qekspansi 0,0000 64.897,0358 

Total 68.066,0794 68.066,0794 

 

4.2.13.  Heater-01 (H-01) 

Komponen Qin (kJ/jam) Qout (kJ/jam) 

Q17 220.415,2132 0,0000 

Q20 0,0000 1.458.376,3605 

Qs,in 2.696.862,1013   0,0000 

Qs,out 0,0000 1.458.900,9540 

Total 2.917.277,3145 2.917.277,3145 

 

4.2.14. Stripper-01 (ST-01) 

Komponen Qin (kJ/jam) Komponen Qout (kJ/jam) 

Q20 1.458.376,3605 Q21 (top) 160.196,1682 

 

Q22 (bottom ) 1.298.180,1923 

Qlatent 59.251,9830 

Qreboiler 519.816,3468 

Qs, in 1.261.483,3964 Qs, out 682.415,0666 

Total 2.719.859,7569  2.719.859,7569 

 

4.2.15. Reboiler-01 (RB-01) 

Komponen Qin (kJ/jam) Komponen Qout (kJ/jam) 

Q22 1.298.180,1923 Q23 (top)     30.635,4510 

 Q24 (bottom ) 1.728.462,6889 

Qlaten 58.898,3992 

Qs, in 1.132.404,6869 Qs, out 612.588,3401 

Total 2.430.584,8792  2.430.584,8792 
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4.2.16. Cooler-01 (C-01) 

Komponen Qin (kJ/jam) Qout (kJ/jam) 

Q25 1.728.462,6889 0,0000 

Q26 0,0000 191.011,9490 

Qr, in 217.238,0946 0,0000 

Qr, out 0,0000 1.754.688,8345 

Total 1.945.700,7835 1.945.700,7835 

 

4.2.17. Cooler-02 (C-02) 

Komponen Qin (kJ/jam) Qout (kJ/jam) 

Q21 160.196,1682 0,0000 

Q27 0,0000 -57.024,2507 

Qr, in 30.692,7232   0,0000 

Qr, out 0,0000 247.913,1421 

Total 190.888,8914 190.888,8914 

 

4.2.18. Compressor-03 (CP-03) 

Komponen Qin (kJ/jam) Qout (kJ/jam) 

Q27 1.225,4295 0,0000 

Q28 0,0000 1.244,7401 

Qkompresi 0,0000 -19,3106 

Total 1.225,4295 1.225,4295 
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BAB V 

UTILITAS 

  

Utilitas merupakan unit penunjang operasional pabrik yang menyediakan, 

menyiapkan, dan mendistribusikan kebutuhan unit proses untuk produksi. 

Kebutuhan bahan penunjang yang harus disediakan oleh unit utilitas secara 

kontinyu demi kelangsungan operasi pabrik ini adalah sebagai berikut: 

1) Kebutuhan steam  

a) saturated steam 320oC    =     6.098,3860 kg/jam 

b) superheated steam    =     4.753,8369 kg/jam 

2) Kebutuhan air     =   19.930,4660 kg/jam 

3) Kebutuhan refrigerant ammonia  =        514,1371 kg/tahun 

4) Kebutuhan listrik    =        287,4973 kW 

5) Kebutuhan bahan bakar (Industrial Fuel Oil) =        393,8495 liter/jam. 

Perincian perhitungan kebutuhan bahan penunjang dapat dilihat di bawah ini.  

5.1.  Unit Penyediaan Steam 

 Unit penyediaan steam bertugas untuk menyediakan steam untuk pemanas 

aliran proses maupun penggerak turbin.  

5.1.1.   Steam Pemanas 

 Steam yang digunakan untuk pemanas aliran proses adalah saturated 

steam pada temperatur 320°C. Kebutuhan steam untuk pemanas adalah sebagai 

berikut: 

Alat Kebutuhan (kg/jam) 

Preheater-01 (PH-01) 3.661,1045 

Heater-01 (H-01) 997,4709 

Reboiler-01 (RB-01) 418,8352 

Stripper-01 (ST-01) 466,5767 

Total 5.543,9873 

Faktor keamanan 10% 

Kebutuhan steam pemanas = (1 + 10%)   kebutuhan steam 

 = (1 + 10%)   5.543,9873 kg/jam 

 = 6.098,3860 kg/jam 
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5.1.2.  Steam Penggerak Turbin 

 Steam yang digunakan untuk penggerak turbin adalah superheated steam 

 600 psi 750°F.  

 Kebutuhan steam = 25,5 lb/kW jam    ...(Perry, R. H., 1999) 

 Efisiensi stage = 30%     ...(Perry, R. H., 1999) 

 Daya turbin = 500 hp     ...(Perry, R. H., 1999)

  = 372,850 kW 

 Jumlah steam =
30,0

  lb/kW.jam 7,65
  

  = 25,5 lb/kW jam 

  = 25,5 lb/kW jam   372,850 kW 

  = 9.507,674 lb/jam 

  = 4.321,6699 kg/jam 

 Faktor keamanan 10% 

 Kebutuhan steam  = (1 + 10%)   jumlah steam 

  = (1 + 10%)   4.321,6699 kg/jam 

  = 4.753,8369 kg/jam.  

 

5.2.   Unit Penyediaan Air 

Unit penyediaan air merupakan bagian dari unit utilitas yang bertugas 

mengolah dan menyediakan air untuk memenuhi kebutuhan air, yaitu:  

a) Air pendingin 

b) Air umpan boiler 

c) Air proses 

d) Air domestik. 

 

5.2.1.  Air Pendingin 

 Air pendingin merupakan air yang digunakan untuk mendinginkan 

aliran proses. Berikut ini jumlah air pendingin yang dibutuhkan oleh alat 

proses: 
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Alat Kebutuhan (kg/jam) 

Reactor-01 (R-01) 324.393,2413 

Compressor-02 (CP-02) 4.333,1284 

Total 328.726,3697 

Pemakaian air pendingin dilakukan secara sirkulasi. Air pendingin 

yang telah digunakan untuk pendinginan akan didinginkan kembali di 

cooling tower. Selama air didinginkan di cooling tower, terjadi beberapa 

kehilangan (losses), yaitu evaporation loss, drift loss, dan blowdown. 

a)  Evaporation loss 

Evaporation loss merupakan kehilangan air pendingin karena 

penguapan, dihitung dengan menggunakan persamaan : 

       We  = 0,00085   Wc   (T1 – T2)    ...(Perry, R. H, 1999) 

Keterangan : 

 We  = Evaporation loss (kg/jam) 

 Wc  = Jumlah sirkulasi air pendingin (kg/jam)  =  324.393,2413 kg/jam 

 T1   = Temperatur air pendingin masuk cooling tower (oF) = 130oF 

 T2   = Temperatur air pendingin keluar cooling tower (oF)  =  86oF 

maka : 

We  = 0,00085 x Wc x (T1-T2) 

  = 0,00085 x 324.393,2413 kg/jam x (130-86) 

                    = 12.294,3662 kg/jam 

 

b)  Drift loss 

Drift loss merupakan jumlah air pendingin yang hilang karena 

terbawa aliran udara keluar cooling tower. Kehilangan karena drift loss 

ini berkisar antara 0,1–0,2% dari sirkulasi air pendingin (Perry, R. H., 

1999). 

Wd  =  0,2%     Wc           

    =  0,2%     324.393,2413 kg/jam   

  =  657,4527 kg/jam 
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c) Blowdown 

  Blowdown merupakan sebagian air pendingin yang dibuang untuk 

menjaga konsentrasi padatan terlarut dalam air pendingin. Banyaknya 

blowdown dapat dihitung dengan “number of cycles of concentration”. 

Cycles of concentration (cycles) adalah rasio konsentrasi dari padatan 

terlarut dalam air sirkulasi dengan padatan terlarut dalam air make-up. 

Cycles of concentration pada operasi cooling tower biasanya berkisar 

dari 3 sampai 5 cycles (Perry, R. H., 1999). 

                                      cycles = 
b

be

W

   W W 
               ...(Perry, R. H., 1999) 

 Dipilih 3 cycles.  

Wb = 
1

  We

cycles
 

  = 
13

  kg/jam  212.294,366


 

 = 6.147,1831 kg/jam 

Jumlah total make-up air pendingin =  We  +  Wd  +  Wb 

  =  19.099,0021 kg/jam 

 

5.2.2. Air Umpan Boiler 

Air umpan boiler merupakan air yang dimasukkan ke dalam boiler untuk 

diubah menjadi uap/steam di dalam boiler. 

 a) Kebutuhan steam pemanas   =  6.098,3860 kg/jam 

 b) Kebutuhan steam penggerak turbin  =  4.753,8369 kg/jam 

 Kondensat dari steam disirkulasi kembali sebagai air umpan boiler. 

Kehilangan (loss) di steam trap dan pada saat blowdown sebesar 4%.                                   

 Kebutuhan make-up air umpan boiler: 

 a) Make-up air umpan boiler untuk steam pemanas  

   Make-up  = 4% x kebutuhan steam pemanas 

    = 4% x 6.098,3860 kg/jam 

    = 243,9354 kg/jam 
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 b) Make-up air umpan boiler untuk steam penggerak turbin  

   Make-up  = 4% x kebutuhan steam penggerak turbin  

    = 4% x 4.753,8369 kg/jam 

    = 190,1535 kg/jam  

     Make-up air umpan boiler =  (243,9354 + 190,1535) kg/jam 

                                                = 434,0889 kg/jam 

 

5.2.3. Air Domestik 

Air domestik digunakan untuk keperluan rumah, perkantoran, laboratorium  

dan  fasilitas  umum.  Adapun rincian kebutuhan air domestik berdasarkan 

Standar Nasional Indonesia (SNI 19-6728.1-2002) meliputi: 

1) Kebutuhan rumah tangga 120 liter/orang/hari.            

Terdapat 11 rumah yang dihuni oleh 4 orang/rumah.  

Kebutuhan air rumah tangga = 11 x 4 x 120 liter/orang/hari 

    = 5.280 liter/hari 

    = 220 liter/jam. 

2) Kantor 10 liter/pegawai/hari.               

Untuk 133 pegawai  = 1.330 liter/hari 

    = 55,4167 liter/jam 

3) Laboratorium 10 liter/pegawai/hari.  

Untuk 6 pegawai  = 60 liter/hari  

    = 2,5 liter/jam 

4) Kamtin dan Masjid 2.000 liter/hari.             

Untuk 1 unit   = 2.000 liter/hari 

    = 83,3333 liter/jam 

   Total kebutuhan air domestik = 361,250 liter/jam 

Densitas air = 1 kg/liter, maka: 

Faktor keamanan 10% 

Kebutuhan air domestik = safety factor x mair x ρair  

    = (1 + 10%) x 361,250 liter/jam x 1 kg/liter 

    = 397,3750 kg/jam 
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5.2.5.   Total Kebutuhan Air 

a) Air pendingin = 19.099,0021 kg/jam 

b) Air umpan boiler =      434,0889 kg/jam 

c) Air domestik =      397,3750 kg/jam  + 

 Total kebutuhan air  = 19.930,4660 kg/jam 

5.3.  Unit Penyediaan Refrigeran 

 Refrigeran digunakan untuk pendinginan di bawah temperatur air pendingin. 

Refrigeran yang digunakan adalah ammonia pada temperatur -33°C. Berikut ini 

jumlah refrigeran yang dibutuhkan oleh alat proses: 

Alat Kebutuhan (kg/jam) 

Cooler-01 (C-01) 1.123,4323 

Cooler-02 (C-02) 158,7254 

Partial Condenser-01 2.540,9002 

Partial Condenser-02 850,9160 

Total 4.673,9739 

 

Dengan faktor keamanan 10%, maka refrigeran yang disuplai yaitu: 

      = (1+10%)   4.673,9739 kg/jam 

   = 5.141,3712 kg/jam 

Refrigeran digunakan secara sirkulasi. Kebocoran selama sirkulasi diperkirakan 

sebanyak 10% setiap tahun, maka kebutuhan refrigeran setiap tahunnya adalah 

10%   5.141,3712 kg/tahun = 514,1371 kg/tahun. 

5.4.  Unit Penyediaan Tenaga Listrik 

5.4.1.   Peralatan 

Alat Daya (HP) 

Pump-01 (P-01)  1 

Pump-02 (P-02)  1 

Compressor-01 (CP-01) 55,6175 

Compressor-02 (CP-02) 19,3559 

Compressor-03 (CP-03) 12,4669 

Expander-01 (EXP-01) 67,5135 

Expander-02 (EXP-02) 23,4342 

Total 180,3880 

 

39 



 

Total kebutuhan listrik peralatan =  180,3880 HP   0,746 kW/HP 

        =  134,5694 kW 

 

5.4.2.   Penerangan Pabrik 

1)   Penerangan pabrik :  

Luas area pabrik =  19.464,6761  m2 

 Berdasarkan Pedoman Efisiensi Energi untuk Industri di Asia   

(Anonim, 2006), penerangan di area pabrik menggunakan: 

 Tipe lampu                         = Lampu Sodium Tekanan Tinggi (HPSV) 

Iluminasi lampu = 90  lumen/watt 

Intensitas penerangan = 150  lumen/m2      ...(SNI 03-6197-2001)  

Daya yang dibutuhkan =
lumen/watt 90

 lumen/m 150  m 119.464,676 22 
  

 =  32.441,1269 watt 

 =  32,4411 kW 

2)    Penerangan kantor, perumahan, dan fasilitas lain.  

Luas area kantor, perumahan dan fasilitas lain =  14.514,1 m2 

Berdasarkan Pedoman Efisiensi Energi untuk Industri di Asia,    

(Anonim, 2006) penerangan di area perkantoran menggunakan:  

Tipe lampu                        = Neon 

Iluminasi lampu = 60  lumen/watt 

Intensitas Penerangan = 300  lumen/m2 ...(SNI 03-6197-2001) 

Daya yang dibutuhkan = 
lumen/watt 60

 lumen/m 300  m 14.514,1 22 
  

 = 72.570,5 watt 

 = 72,5705 kW 

Total Kebutuhan Listrik untuk Penerangan     

Total kebutuhan listrik untuk area pabrik, perkantoran dan fasilitas lainnya  

 = (32,4411 + 72,5705) kW  

   = 105,0116 kW 
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Total kebutuhan listrik untuk peralatan dan penerangan 

   = (134,5694 + 105,0116) kW 

   = 239,5811 kW 

Listrik yang disuplai unit utilitas   

 = Total kebutuhan listrik + faktor keamanan 20%         

= (1 + 20%)   239,5811 kW  

= 287,4973 kW  

Untuk memenuhi kebutuhan listrik, digunakan 1 buah generator dengan 

penggerak turbin uap single stage dengan kapasitas 500 HP (372,850 kW) dan 1 

buah generator diesel sebagai cadangan.   

5.5.  Unit Penyediaan Bahan Bakar 

 Bahan bakar digunakan pada boiler. Rincian kebutuhan bahan bakar pada 

boiler adalah sebagai berikut. 

5.5.1. Saturated Steam  

Saturated steam yang digunakan bersuhu 320oC. 

Dari tabel steam (Smith, J.M. dan H. C. Van Ness, 2001) diperoleh: 

Panas laten, Hλ  = 1.241,100 kJ/kg  

Kebutuhan steam, msteam = 5.543,9873 kg/jam 

Panas yang dibutuhkan = msteam  x  Hλ 

    = 5.543,9873  kg/jam x 1.241,100 kJ/kg  

     = 6.880.642,6572 kJ/jam 

     = 6.521.590,7695 Btu/jam 

5.5.2. Steam Penggerak Turbin 

 Steam yang digunakan sebagai penggerak turbin adalah superheated steam 

 600 psi 750°F. Data dari Tabel 29-9 (Perry, R. H., 1999), didapat nilai: 

entalpi inlet steam   = 1.380 Btu/lb 

entalpi exhaust steam  = 1.090 Btu/lb 

∆H    =    290 Btu/lb 

 Kebutuhan steam, msteam  = 7,65 lb/kW.jam  ...(Perry, R. H., 1999) 

 Efisiensi stage   = 30%    ...(Perry, R. H., 1999) 
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 Daya turbin   = 500 hp         

    = 372,850 kW 

 Jumlah steam   =
30,0

  lb/kW.jam 7,65
  

  = 25,5 lb/kW.jam 

    = 25,5 lb/kW.jam   372,850 kW 

      = 9.507,6737 lb/jam    

Panas yang dibutuhkan = msteam     ∆H 

    = 9.507,6737 lb/jam   290 Btu/lb 

     = 2.757.225,3803 Btu/jam 

Total panas yang dibutuhkan boiler :  

Steam pemanas   =  6.521.590,7695 Btu/jam 

Steam penggerak turbin  =  2.757.225,3803 Btu/jam  + 

Total panas yang dibutuhkan (Q) =  9.278.816,1498 Btu/jam 

 

Bahan bakar yang digunakan adalah Industrial Fuel Oil (IFO) dari Pertamina 

dengan nilai kalor (LHV) sebesar 18.000 Btu/lb.  

Efisiensi boiler ( )     = 80%       ...(Brouilette, 2018)  

Kebutuhan bahan bakar boiler  = 
LHV  

Q


 

     = 
Btu/lb 18.000  0,8

Btu/jam 14989.278.816,


 

     = 644,3622 lb/jam 

     = 292,8919 kg/jam  

 

Daya listrik yang dibutuhkan  = 287,4973 kW = 980.981,577 Btu/jam 

Generator yang digunakan yaitu generator dengan tipe 3608 Caterpillar, dengan 

maksimum rating sebesar 2.660 kW. 

Efisiensi generator   = 75%          ...(Perry, Tabel 29-9, hal 29-21) 

Daya generator   = 7.457 kW 

     = 25.444.340,1732 Btu/jam 
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Bahan bakar yang digunakan light fuel oil,  

Nilai kalor    = 17.680 Btu/lb 

Efisiensi generator   = 75%          ...(Perry, Tabel 29-9, hal 29-21) 

Bahan bakar yang dibutuhkan = 
                       

      
   

  
     

 

     = 1.918,8793 lb/jam 

     = 870,3889 kg/jam 

 

Densitas IFO    = 0,991 kg/liter 

Faktor keamanan 10% 

Total bahan bakar yang disuplai = (1+10%)   (292,8919 + 870,3889) kg/jam 

     = 1.195,4960 kg/jam 

     = 1.195,4960 kg/jam   0,991 kg/liter 

     = 1.206,3531 liter/jam 
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BAB VI 

SPESIFIKASI PERALATAN 

 

6.1.   ABSORBER-01 (AB-01) 

IDENTIFIKASI 

Nama Alat Absorber-01 

Kode Alat AB-01 

Jumlah 1 unit 

Operasi Kontinu 

Fungsi 
  Menyerap gas CO2 dari gas campuran 

menggunakan Monoethanolamine 

DATA DESAIN 

Tipe Packed Tower 

Tekanan (bar) 10,2 

Temperatur (oC) 40,5997 

Diameter Kolom (m) 1,8684 

Tinggi Absorber (m) 5,3760 

Tebal Dinding (cm) 1,6011 

Jenis Packing Ceramic Raschig Ring  

Nominal Size 50 mm (2 in) 

Bahan Konstruksi Stainless Steel 316 

 

6.2.   COOLER-01 (C-01) 

IDENTIFIKASI 

Nama Alat Cooler-01 

Kode Alat C-01 

Jumlah 1 unit 

Operasi Kontinu 

Fungsi 

Menurunkan temperatur 

Monoethanolamine keluaran ST-01 
sebelum masuk ke dalam AB-01 

DATA DESAIN 

Tipe Shell and Tube Heat Exchanger 

Bahan Konstruksi Stainless Steel 316 

Rd Calculated (hr ft2 oF/BTU) 0,0159 

UC (BTU/ hr ft2 oF) 18,2640 

UD (BTU/ hr ft2 oF) 11,1620 

ho (BTU/ hr ft2 oF) 24,0098 

hio (BTU/ hr ft2 oF) 76,3202 

∆Ps (psi) 0,0615 

∆PT  (psi) 0,4810 
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6.3.   COOLER-02 (C-02) 

IDENTIFIKASI 

Nama Alat Cooler-02 

Kode Alat C-02 

Jumlah 1 unit 

Operasi Kontinu 

Fungsi 

Menurunkan temperatur keluaran top 

ST-01 sebelum masuk ke tangki 
penyimpanan CO2 (T-05) 

DATA DESAIN 

Tipe Double Pipe Heat Exchanger 

Bahan Konstruksi Stainless Steel 304 

Rd Calculated (hr ft2 oF/BTU) 0,0469 

UC (BTU/ hr ft2 oF) 29,3652 

UD (BTU/ hr ft2 oF) 12,3602 

ho (BTU/ hr ft2 oF) 40,7721 

hio (BTU/ hr ft2 oF) 104,9620 

∆Ps (psi) 3,1574 

∆PT  (psi) 0,3204 

6.4.   COMPRESSOR-01 (CP-01) 

IDENTIFIKASI 

Nama Alat Compressor-01 

Kode Alat CP-01 

Jumlah 1 unit 

Operasi Kontinu 

Fungsi Menaikkan tekanan feed hingga 11 bar 

DATA DESAIN  

Tipe Reciprocating Compressor 

Kapasitas 1.196,1837 m3/jam 

Temperatur Masuk 30 °C 

Temperatur Keluar 119,7920 °C 

Tekanan Masuk 5 Bar 

Tekanan Keluar 11 Bar 

Power 55,6175 HP 

Jumlah Stage 3 Stage 

Bahan Konstruksi Carbon Steel 
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6.5.   COMPRESSOR-02 (CP-02) 

IDENTIFIKASI 

Nama Alat Compressor-02 

Kode Alat CP-02 

Jumlah 1 unit 

Operasi Kontinu 

Fungsi Menaikkan tekanan keluaran KOD-02 
hingga 10,2 bar sebelum masuk AB-01  

DATA DESAIN  

Tipe Reciprocating Compressor 

Kapasitas 434,1450 m3/jam 

Temperatur Masuk -30 °C 

Temperatur Keluar 40,5597 °C 

Tekanan Masuk 4 Bar 

Tekanan Keluar 10,2 Bar 

Power 19,3559 HP 

Jumlah Stage 3 Stage 

Bahan Konstruksi Carbon Steel 

 

6.6.   COMPRESSOR-03 (CP-03) 

IDENTIFIKASI 

Nama Alat Compressor-03 

Kode Alat CP-03 

Jumlah 1 unit 

Operasi Kontinu 

Fungsi Menaikkan tekanan keluaran top ST-01 
hingga 2,97 bar  

DATA DESAIN  

Tipe Reciprocating Compressor 

Kapasitas 376,1521 m3/jam 

Temperatur  Masuk -10 °C 

Temperatur Keluar 40,3475 °C 
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Tekanan Masuk 1,8 bar 

Tekanan Keluar 2,97 Bar 

Power 12,4669 HP 

Jumlah Stage 1 Stage 

Bahan Konstruksi Carbon Steel 

6.7.   EXPANDER-01 (EXP-01) 

IDENTIFIKASI 

Nama Alat Expander-01 

Kode Alat EXP-01 

Jumlah 1 unit 

Fungsi Menurunkan tekanan keluaran dari 10 bar menjadi 

6 bar 

DATA DESAIN 

Kapasitas 1.018,8162 ft3/jam 

Temperatur Masuk 280 oC 

Temperatur Keluar 186,2113 oC 

Tekanan Masuk 11 Bar 

Tekanan Keluar 6 Bar 

Power 67,5135 HP 

Jumlah Stage 1 Stage  

Bahan Konstruksi Stainless Steel 304 

6.8.   EXPANDER-02 (EXP-02) 

IDENTIFIKASI 

Nama Alat Expander-02 

Kode Alat EXP-02 

Jumlah 1 unit 

Fungsi Menurunkan tekanan dari 10,2 bar menjadi 5 bar 

DATA DESAIN 

Kapasitas 423,1457 ft3/jam 

Temperatur Masuk 40,5597 oC 

Temperatur Keluar 30 oC 

Tekanan Masuk 10,2 bar 

Tekanan Keluar 5 bar 

Power 23,4342 HP 

Jumlah Stage 1 Stage  

Bahan Konstruksi Carbon Steel  
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6.9.   HEATER-01 (H-01) 

IDENTIFIKASI 

Nama Alat Heater-01 

Kode Alat H-01 

Jumlah 1 unit 

Operasi Kontinu 

Fungsi 
Menaikkan temperatur keluaran AB-

01 sebelum masuk ke dalam ST-01 

DATA DESAIN 

Tipe Shell and Tube Heat Exchanger 

Bahan Konstruksi Stainless Steel 304 

Rd Calculated (hr ft2 oF/BTU) 0,0680 

UC (BTU/ hr ft2 oF) 22,2127 

UD (BTU/ hr ft2 oF) 8,8515 

ho (BTU/ hr ft2 oF) 151,2621 

hio (BTU/ hr ft2 oF) 26,0361 

∆Ps (psi) 0,0032 

∆PT  (psi) 0,0242 

 

6.10.   KNOCK OUT DRUM-01 (KOD-01) 

IDENTIFIKASI 

Nama Alat Knock Out Drum-01 

Kode Alat KOD-01 

Jumlah 1 unit 

Operasi Kontinu 

Fungsi Memisahkan fase uap dan liquid keluaran dari PC-01 

DATA DESAIN 

Tipe Silinder Vertikal dengan Ellipsoidal Head 

Tekanan 5,5 bar 

Temperatur 50 oC 

Diameter 2,0571 m 

Tinggi 6,0861 m 

Tebal Dinding 1,1448 cm 

Bahan Konstruksi Stainless Steel 304 
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6.11.   KNOCK OUT DRUM-02 (KOD-02) 

IDENTIFIKASI 

Nama Alat Knock Out Drum-02 

Kode Alat KOD-02 

Jumlah 1 unit 

Operasi Kontinu 

Fungsi Untuk memisahkan CH3SH liquid dari non-condensable 

gas 

DATA DESAIN 

Tipe Silinder Vertikal dengan Ellipsoidal Head 

Tekanan 4 bar 

Temperatur -30 oC 

Diameter 1,9991 m 

Tinggi 6,2803 m 

Tebal Dinding 0,9616 cm 

Bahan Konstruksi Stainless Steel 304 

 

6.12.   PUMP-01 (P-01) 

IDENTIFIKASI 

Nama Alat Pump-01 

Kode Alat P-01 

Fungsi Mengalirkan liquid CH3SH ke tangki 
penyimpanan (T-04) 

Tipe Centrifugal Pump 

Temperatur -30 oC 

Densitas 932,6475 Kg/m3  

Laju alir massa 5000 Kg/jam 

Viskositas 0,3998 cP 

Tekanan Uap 138,2960 mmHg 

Kapasitas pompa 25,9645 gal/min 

Volumetric Flowrate 3,4710 ft3/s 

 Suction Discharge 

NPS,in 4 2 

SN 40 40 

ID, in 4,026 2,067 

OD, in 4,500 2,375 

Panjang, m 5 3 

Velocity, ft/s 0,8457 2,4828 

Total Friction Loss, ft lbf/lb 0,0302 0,7740 

Required Motor Driver, HP     1 

Jumlah      2   (1 unit Cadangan) 

Bahan Konstruksi Stainless Steel 304 
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6.13.   PUMP-02 (P-02) 

IDENTIFIKASI 

Nama Alat Pump-02 

Kode Alat P-02 

Fungsi Mengalirkan Monoethanolamine ke AB-01 

Tipe Centrifugal Pump 

Temperatur 40,5597 oC 

Densitas 1.100,7236 Kg/m3  

Laju alir massa 3.815,4710 Kg/jam 

Viskositas 2,8561 cP 

Tekanan Uap 45,9245 mmHg 

Kapasitas pompa 18,2828 gal/min 

Volumetric Flowrate 2,4441 ft3/s 

 Suction Discharge 

NPS, in 4 2 

SN 40 40 

ID, in 4,026 2,067 

OD, in 4,500 2,375 

Panjang, m 3 5 

Velocity, ft/s 0,5955 1,7483 

Total Friction Loss, ft lbf/lb 0,1536 1,3364 

Required Motor Driver, HP     1 

Jumlah      2   (1 unit Cadangan) 

Bahan Konstruksi Stainless Steel 316 

 

6.14.   PARTIAL CONDENSER-01 (PC-01) 

IDENTIFIKASI 

Nama Alat Partial Condenser-01 

Kode Alat PC-01 

Jumlah 1 unit 

Operasi Kontinu 

Fungsi 
Mengkondensasikan H2O yang 

keluar dari bagian top reaktor 

DATA DESAIN 

Tipe Shell and Tube Heat Exchanger 

Bahan Konstruksi Stainless Steel 304 

Rd Calculated (hr ft2 oF/BTU) 0,0575 

UC (BTU/ hr ft2 oF) 78,5706 

UD (BTU/ hr ft2 oF) 14,2457 

ho (BTU/ hr ft2 oF) 176,9302 

hio (BTU/ hr ft2 oF) 141,3336 

∆Ps (psi) 0,2812 

∆PT  (psi) 0,3208 

50 



 

6.15.   PARTIAL CONDENSER-02 (PC-02) 

IDENTIFIKASI 

Nama Alat Partial Condenser-02 

Kode Alat PC-02 

Jumlah 1 unit 

Operasi Kontinu 

Fungsi 
Mengkondensasikan produk utama 

(CH3SH) 

DATA DESAIN 

Tipe Shell and Tube Heat Exchanger 

Bahan Konstruksi Stainless Steel 304 

Rd Calculated (hr ft2 oF/BTU) 0,0085 

UC (BTU/ hr ft2 oF) 38,3813 

UD (BTU/ hr ft2 oF) 29,0370 

ho (BTU/ hr ft2 oF) 278,4178 

hio (BTU/ hr ft2 oF) 44,5184 

∆Ps (psi) 1,7370 

∆PT  (psi) 0,3075 

 

6.16.   PREHEATER-01 (PH-01) 

IDENTIFIKASI 

Nama Alat Preheater-01 

Kode Alat PH-01 

Jumlah 1 unit 

Operasi Kontinu 

Fungsi 
Menaikkan temperatur feed sebelum 

masuk ke reaktor (R-01) 

DATA DESAIN 

Tipe Shell and Tube Heat Exchanger 

Bahan Konstruksi Carbon Steel 

Rd Calculated (hr ft2 oF/BTU) 0,0096 

UC (BTU/ hr ft2 oF) 80,9960 

UD (BTU/ hr ft2 oF) 45,6042 

ho (BTU/ hr ft2 oF) 122,5162 

hio (BTU/ hr ft2 oF) 239,0002 

∆Ps (psi) 0,0859 

∆PT  (psi) 0,0853 
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6.17.   REACTOR-01 (R-01) 

IDENTIFIKASI 

Nama Alat Reactor-01 

Kode Alat R-01 

Jumlah 1 unit 

Operasi Kontinu 

Fungsi Tempat terjadinya reaksi antara CO, H2S, dan H2 

membentuk Metil Merkaptan (CH3SH) 

DATA DESAIN 

Tipe Fixed Bed Multi Tube Reactor 

Temperatur (oC) 280 

Tekanan (bar) 10 

Diameter (m) 2,4949  

Tinggi (m) 6,7262  

Tebal Dinding (cm) 2,1234 

Tebal Jaket (cm) 0,22 

Katalis Potassium Molybdate 

Diameter katalis (mm) 5,2 

Bahan Konstruksi Stainless Steel 304 

 

6.18.   REBOILER-01 (RB-01) 

IDENTIFIKASI 

Nama Alat Reboiler-01 

Kode Alat RB-01 

Jumlah 1 unit 

Operasi Kontinu 

Fungsi 
Menguapkan kembali gas-gas yang 

belum terlucuti 

DATA DESAIN 

Tipe Double Pipe Heat Exchanger 

Bahan Konstruksi Carbon Steel 

Rd Calculated (hr ft2 oF/BTU) 0,0146 

UC (BTU/ hr ft2 oF) 72,5953 

UD (BTU/ hr ft2 oF) 35,2223 

ho (BTU/ hr ft2 oF) 232,6383 

hio (BTU/ hr ft2 oF) 105,5245 

∆Ps (psi) 0,0928 

∆PT  (psi) 0,1521 
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6.19.   STRIPPER-01 (ST-01) 

IDENTIFIKASI 

Nama Alat Stripper-01 

Jumlah 1 unit 

Operasi Kontinu 

Fungsi 
 Melucuti gas CO2 yang terserap dari 

larutan Monoethanolamine 

DATA DESAIN 

Tipe Packed Tower 

Tekanan (bar) 2 

Temperatur (oC) 120 

Diameter Kolom (m) 0,9903 

Tinggi Stripper (m) 6,7762 

Tebal Dinding (m) 0,0021 

Jenis Packing Ceramic Raschig Ring  

Jumlah Tray 2 

Nominal Size 50 mm (2 in) 

Bahan Konstruksi Stainless Steel 316 

 

6.20.   TANK-01 (T-01) 

IDENTIFIKASI 

Nama Alat Tank-01 

Kode Alat T-01 

Fungsi 
Tempat penyimpanan bahan baku gas 

Hidrogen (H2) 

Tipe Spherical Tank 

Kapasitas (m3) 12.847,0131 

Tekanan (bar) 5 

Temperatur (oC) 30 

Inside Diameter (m) 14,0771 

Outside Diameter (m) 14,1351 

Tebal Dinding (m) 0,02915 

Jumlah 3 unit 

Bahan Konstruksi Carbon Steel 
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6.21.   TANK-02 (T-02) 

IDENTIFIKASI 

Nama Alat Tank-02 

Kode Alat T-02 

Fungsi 
Tempat penyimpanan bahan baku gas 

Karbon Monoksida (CO) 

Tipe Spherical Tank 

Kapasitas (m3) 11.170,7047 

Tekanan (bar) 5 

Temperatur (oC) 30 

Inside Diameter (m) 13,4361 

Outside Diameter (m) 13,4915 

Tebal Dinding (m) 0,02771 

Jumlah 3 unit 

Bahan Konstruksi Carbon Steel 

 

 

6.22.   TANK-03 (T-03) 

IDENTIFIKASI 

Nama Alat Tank-03 

Kode Alat T-03 

Fungsi 
Tempat penyimpanan bahan baku gas 

Hidrogen Sulfida (H2S) 

Tipe Spherical Tank 

Kapasitas (m3) 5.812,8013 

Tekanan (bar) 5 

Temperatur (oC) 30 

Inside Diameter (m) 10,8071 

Outside Diameter (m) 10,8518 

Tebal Dinding (m) 0,02236 

Jumlah 3 unit 

Bahan Konstruksi Carbon Steel 
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6.23.   TANK-04 (T-04) 

IDENTIFIKASI 

Nama Alat Tank-04 

Kode Alat T-04 

Jumlah 3 Unit 

Fungsi Untuk menampung produk utama (CH3SH) 

DATA DESAIN 

Tipe Silinder Vertical dengan Ellipsoidal Head 

Temperatur desain -30 oC 

Tekanan Desain 5,0490 bar 

Kapasitas 141,5326 m3  

DATA MEKANIK 

Diameter Tangki 4,7648  M 

Tinggi Tangki 8,3384  M 

Tebal Dinding Tangki 0,0244 M 

Bahan Konstruksi Stainless Steel 304 

 

6.24.   TANK-05 (T-05) 

IDENTIFIKASI 

Nama Alat Tank-05 

Kode Alat T-05 

Fungsi 
Tempat penyimpanan gas Karbondioksida 

(CO2) 

Tipe Spherical Tank 

Kapasitas (m3) 5.325,2225 

Tekanan (bar) 2,97 

Temperatur (oC) 40 

Inside Diameter (m) 10,4960 

Outside Diameter (m) 10,5222 

Tebal Dinding (m) 0,013058 

Jumlah 2 unit 

Bahan Konstruksi Carbon Steel 
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BAB VII 

ORGANISASI PERUSAHAAN 

 

7.1.  Bentuk perusahaan 

 Kelancaran aktivitas perusahaan dalam usahanya untuk memperoleh 

keuntungan maksimal dan perkembangan perusahaan yang pesat, ditunjang oleh 

struktur organisasi. Struktur organisasi perusahaan yang baik merupakan sarana 

untuk mencapai efisiensi perusahaan yang tinggi. Masing-masing bagian dalam 

struktur organisasi memiliki fungsi yang berbeda satu sama lain tetapi saling 

berhubungan (Yamin, 2013). 

 Dalam mengoperasikan pabrik pembuatan Metil Merkaptan yang 

direncanakan, dipilih suatu bentuk perusahaan Perseroan Terbatas (PT). Bentuk 

organisasi ini adalah suatu bentuk usaha berbadan hukum yang dapat memiliki, 

mengatur, dan mengolah kekayaannya sendiri, serta dapat mengumpulkan modal 

secara efektif, sedangkan sistem organisasi yang digunakan berbentuk yaitu Line 

and Staff. Modal pengelolaan pabrik berasal dari para pemegang saham dan 

pinjaman yang berasal dari bank (Yamin, 2013). Sistem organisasi semacam ini 

mempunyai beberapa kelebihan, antara lain (Zhopio, 2013): 

a) dapat digunakan dalam organisasi skala besar dengan susunan organisasi 

yang kompleks dan pembagian tugas yang beragam 

b) cocok untuk perubahan yang cepat (rasionalisasi dan promosi) 

c) dapat menghasilkan keputusan yang sehat dan logis melalui bantuan staff 

ahli 

d) memungkinkan konsentrasi dan loyalitas tinggi terhadap pekerjaan 

e) pelaksanaan pengawasan dan pertanggungjawaban lebih mudah dilakukan. 

Bentuk Perseroan Terbatas (PT) dipilih dengan alasan sebagai berikut:  

1) Harta Pribadi Lebih Aman 

Kewajiban yang disetorkan kepada PT hanya sebatas modal. Jika PT yang 

didirikan mengalami kerugian, maka kewajiban pemilik hanya terbatas sejumlah 

modal yang disetorkan. Harta pribadi tidak tersentuh oleh kerugian perusahan. 

Pasal 3 ayat (1) UU No. 40 tahun 2007 tentang Perseroan Terbatas menyatakan 
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bahwa “Para pemegang saham tidak bertanggung jawab secara pribadi atas 

tindakan PT dan perikatan yang dilakukan oleh PT melebihi dari saham yang 

dimiliki oleh masing-masing pemegang saham”. Berdasarkan ketentuan di atas 

dalam hal badan usaha berbentuk PT, maka tanggung jawab pemegang saham 

hanya sebatas pada porsi saham yang dimiliki dan tidak dapat mencakup 

kekayaan pribadi dari pemegang saham (Leo, 2015).  

2) Mudah dalam Mengalihkan Kepemilikan 

Bila ingin mendirikan PT, maka kepemilikan terhadap perusahaan dalam 

bentuk saham. Jika seseorang adalah pemegang saham perusahaan dan ingin 

menjualnya, maka orang tersebut akan mudah memindahtangankan sahamnya ke 

pihak lain. Pemilik yang ingin menjual sahamnya tetap harus memperhatikan 

anggaran dasar perusahaan yang mengatur tata cara pengalihan saham (Leo, 

2015). 

3) Tidak Terdapat Batasan Waktu 

Berdasarkan peraturan perundang-undangan, tidak ada batas jangka waktu 

hidupnya sebuah PT. Artinya, selama PT itu masih mampu untuk beroperasi, 

walau pemilik atau manajemennya sudah hengkang atau meninggal dunia, maka 

dapat dilanjutkan oleh pemegang saham lainnya (Leo, 2015).  

4) Lebih Mudah Memperoleh Dana dalam Jumlah Besar 

Badan usaha berbentuk PT dapat menghimpun dana pinjaman dalam 

jumlah yang besar karena pihak kreditor akan lebih mempercayai badan usaha 

yang berbentuk PT. Alasan lainnya adalah modal PT dibagi dalam lembar saham, 

dimana saham tersebut dapat dijual kepada pihak investor untuk meningkatkan 

modal usaha. Dengan menggunakan struktur pemberian modal melalui saham, 

keuntungan didapatkan oleh kedua belah pihak, baik pihak investor dan pihak 

pengusaha yang ingin melakukan pengembangan bisnis (Leo, 2015).  

5) Bebas Beraktivitas Bisnis 

Pengusaha lebih memiliki kebebasan untuk melakukan berbagai aktivitas 

bisnis, baik jenis atau bidang usaha maupun wilayah operasinya yang lebih luas 

dan beragam (Leo, 2015). 
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6) Pemakaian Nama PT Dilindungi oleh Undang-Undang 

Pemilihan nama PT harus disetujui dulu oleh Kementerian Hukum dan Hak 

Asasi Manusia. Bila disetujui, nama PT yang anda didirikan tidak lagi dapat 

digunakan oleh pihak lain, baik dari penamaan PT atau merk dagang. Sebab, 

dalam ketentuan pendaftaran merk dinyatakan bahwa suatu merk tidak boleh 

menggunakan nama suatu badan hukum seperti PT (Leo, 2015). 

7) Legitimasi dari Pemerintah 

Berdasarkan Undang-Undang No.40 Tahun 2007 (UU PT), jenis dan 

kegiatan usaha serta tata cara pelaksanaan kegiatan PT diatur dalam anggaran 

dasar yang dibuat dalam akta notarial dan harus didaftarkan serta disahkan oleh 

Kemenkumham (Leo, 2015). 

8)  Lebih Profesional 

 Keuntungan mendirikan PT lainnya adalah dalam menjalankan kegiatan 

usahanya perseroan dijalankan oleh organ yang terdiri dari Rapat Umum 

Pemegang Saham (RUPS), Dewan Komisaris, dan Direksi. Dari ketiga organ 

perseroan di atas, masing-masing organ memiliki kapasitas dan kewajiban 

masing-masing dalam menjalankan kegiatan usaha perseroan. Berbeda halnya 

dengan badan usaha yang tidak berbadan hukum yang dalam menjalankan 

kegiatan usahanya hanya dijalankan oleh paling sedikit dua orang dan 

pengambilan keputusan dapat dilakukan langsung oleh pesero/sekutu aktif dalam 

badan usaha non-badan hukum tersebut. Dengan adanya organ PT yang terpisah, 

maka fungsi pengawasan dalam PT membuat PT dinilai lebih profesional dari segi 

pertanggung jawabannya (Leo, 2015). 

7.2.  Struktur Organisasi 

 Dewan Komisaris merupakan badan tertinggi yang berkewajiban 

mengawasi dan menentukan keputusan dan kebijakan perusahaan. Sebagai 

pelaksana langsung operasional perusahaan, Dewan Komisaris menunjuk atau 

mengangkat seorang Direktur yang fungsinya bertanggung jawab kepada Dewan 

Komisaris (Yasmin, 2013). Dalam melaksanakan tugasnya, Direktur dibantu oleh 

tiga orang Manager, yaitu: 
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1) Manager Teknik dan Produksi, membawahi: 

a) Asisten Manager Produksi 

b) Asisten Manager Pemeliharaan dan Instrumentasi 

c) Asisten Manager Pusat Penelitian dan Pengembangan 

2)  Manager Keuangan dan Pemasaran, membawahi: 

a) Asisten Manager Keuangan 

b) Asisten Manager Pemasaran 

3) Manager Personalia dan Umum, membawahi: 

a) Asisten Manager Personalia 

b) Asisten Manager Umum 

7.3.  Tugas dan Wewenang  

7.3.1.  Dewan Komisaris 

 Dewan Komisaris selaku pimpinan perusahaan tertinggi yang diangkat 

oleh rapat umum pemegang saham untuk masa jabatan tertentu dan mempunyai 

tugas dan wewenang sebagai berikut (Yasmin, 2013): 

1) Menetapkan kebijaksanaan sesuai dengan kebijaksanaan pemerintah.  

2) Mengangkat dan memberhentikan serta melakukan pengawasan terhadap 

Direksi. 

3) Menolak dan menyetujui rencana Direksi.  

4) Mengadakan rapat Dewan Komisaris setiap tahun.  

7.3.2.  Direktur 

 Direktur membawahi Manager Teknik dan Produksi, Manager Keuangan 

dan Pemasaran, dan Manager Umum. Tugas dan wewenang Direktur adalah: 

1) Melaksanakan kebijaksanaan yang ditetapkan oleh Dewan Komisaris.  

2) Mengendalikan kebijaksanaan umum dalam operasi perencanaan dan 

program perusahaan. 

3) Memberikan laporan tentang hal-hal yang berhubungan dengan kegiatan 

perusahaan kepada Dewan Komisaris.  

4) Mengambil inisiatif serta membuat perjanjian-perjanjian dan kontrak kerja 

sama dengan pihak di luar organisasi perusahaan. 
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7.3.3.  Manager Teknik dan Produksi 

Dalam melaksanakan tugasnya, Manager Teknik dan Produksi mempunyai 

wewenang dan merumuskan kebijaksanaan teknik dan operasi pabrik serta 

mengawasi kesinambungan operasional pabrik (Yasmin, 2013). Manager Teknik 

dan Produksi membawahi : 

1) Asisten Manager Produksi  

Asisten Manager ini mempunyai wewenang sebagai berikut: 

a) Melaksanakan operasi selama proses berlangsung.  

b) Mengawasi persediaan bahan baku, penyimpanan hasil produksi, dan 

transportasi hasil produksi. 

c) Bertanggung jawab atas kelancaran fungsional unit utilitas.  

2) Asisten Manager Pemeliharaan dan Perbengkelan 

Asisten Manager ini mempunyai wewenang sebagai berikut: 

a) Mengawasi dan melaksanakan pemeliharaan peralatan pabrik serta 

menjaga keselamatan kerja. 

b) Melakukan perbaikan peralatan yang mendukung kelancaran operasi 

pabrik. 

3) Asisten Manager Pusat Penelitian dan Pengembangan (Puslitbang) 

Asisten Manager ini mempunyai wewenang sebagai berikut: 

a) Membuat program dan melaksanakan penelitian untuk peningkatan 

mutu produk. 

b) Mengawasi pelaksanaan penelitian dan analisa hasil produksi.  

7.3.4.  Manager Keuangan dan Pemasaran 

 Manager Keuangan dan Pemasaran dalam melaksanakan tugasnya 

memiliki wewenang untuk merencanakan anggaran belanja dan pendapatan 

perusahaan serta melakukan pengawasan keuangan perusahaan (Yasmin, 2013). 

Manager Keuangan dan Pemasaran membawahi : 

1) Asisten Manager Keuangan  

 Tugas dan wewenang jabatan ini adalah: 

a) Mengatur dan mengawasi setiap perusahaan bagi penyediaan bahan 

baku dan pemasukkan hasil penjualan produk. 
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b) Mengatur dan menyerahkan gaji karyawan.  

c) Mengatur dan merencanakan anggaran pembelian barang.  

2) Asisten Manager Pemasaran  

    Tugas dan wewenang jabatan ini adalah: 

a) Menentukan daerah-daerah pemasaran hasil.  

b) Menetapkan harga jual produk dan mempromosikan hasil produksi.  

c) Meningkatkan hubungan kerja sama dengan perusahaan lain.  

d) Bertanggung jawab atas kelancaran transportasi bahan baku dan hasil 

produksi. 

7.3.5.  Manager Personalia dan Umum 

 Manager Personalia dan Umum mempunyai wewenang untuk 

melaksanakan tata laksana seluruh unsur dalam organisasi (Yasmin, 2013). 

Manager Umum dan Personalia membawahi: 

1) Asisten Manager Personalia 

 Tugas dan wewenang jabatan ini adalah: 

a) Memberikan pelayanan administrasi kepada semua unsur organisasi.  

b) Memberikan dan meningkatkan hubungan kerja sama antar karyawan 

dan masyarakat. 

c) Mengatur recruitment pegawai baru bila diperlukan. 

d) Memberikan latihan dan pendidikan bagi karyawan.  

2) Asisten Manager Umum 

 Tugas dan wewenang jabatan ini adalah: 

a) Memberikan pelayanan bagi semua unsur dalam organisasi, baik di 

bidang kesejahteraan dan fasilitas- fasilitas kesehatan, keamanan, dan 

keselamatan kerja bagi seluruh karyawan dan keluarganya.  

b) Bertanggung jawab atas keamanan pabrik dan lingkungan di sekitar 

pabrik. 

7.3.6.  Asisten Manager 

  Asisten Manager mempunyai tugas dan wewenang sebagai berikut: 

1) Melaksanakan tugas yang diberikan oleh pimpinan dan melakukan 

pengawasan terhadap tugas bawahannya.  
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2) Memberikan laporan pertanggung jawaban kepada pimpinan atas tugas-

tugas yang diberikan serta menerima laporan dari bawahannya.  

3) Mengawasi pelaksanaan dari rencana yang dibuat oleh pimpinan dan 

memberikan saran-saran terutama yang berhubungan dengan tugasnya.  

7.3.7.  Supervisor 

 Supervisor mempunyai tugas dan wewenang sebagai berikut: 

1) Bertanggung jawab kepada Asisten Manager masing-masing atas 

kelancaran kerja dalam mencapai target yang telah ditentukan.  

2) Mengenali kualitas dan kuantitas barang-barang dan peralatan kerja yang 

menjadi tanggung jawabnya. 

3) Menciptakan suasana kerja yang baik, serta menjamin keselamatan 

karyawan, mengajukan saran dan membuat laporan secara berkala kepada 

Asisten Manager masing-masing. 

7.3.8.  Sekretaris  

Sekretaris mempunyai tugas dan wewenang sebagai berikut :  

1) Memfilter informasi dan sebagai sumber informasi bagi pimpinan dan 

menjalankan tugas, fungsi, dan tanggung jawab.  

2) Mengatur aktivitas perusahaan mulai dari administrasi dan human 

relations (HR). 

3) Menjadi perantara pihak-pihak yang ingin berhubugan dengan pimpinan.  

4) Menjadi mediator pimpinan dengan bawahan.  

5) Memberikan ide- ide sebagai alternatif pemikiran pimpinan.  

6) Pemegang rahasia penting pimpinan yang berkaitan dengan perusahaan.  

7.3.9.   Operator/Staff 

 Operator/Staff merupakan tenaga pelaksana yang secara langsung bertugas 

melaksanakan pekerjaan di lapangan/kantor sesuai dengan bidang dan keahlian 

maing-masing. Operator/Staff bertanggung jawab kepada Supervisor masing-

masing atas kelancaran kerja dalam mencapai target yang telah ditentukan.  

7.4.  Sistem Kerja 

 Pegawai merupakan aset utama perusahaan dalam menjalankan sistem 

dalam perusahaan. Tanpa adanya pegawai maka perusahaan tidak akan berjalan. 
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Kepegawaian di dalam perusahaan dikendalikan oleh Bagian Personalia. Semua 

aspek dari kepegawaian diatur dan dikendalikan oleh elemen tersebut.  

7.4.1.  Peraturan Pekerjaan 

Sesuai dengan UU No.13 tahun 2003 pasal 108 yang menyatakan bahwa 

“Pengusaha yang mempekerjakan pekerja/buruh sekurang-kurangnya 10 (sepuluh) 

orang wajib membuat peraturan perusahaan yang mulai berlaku setelah disahkan 

oleh Menteri atau pejabat yang ditunjuk.”  

Adapun hal-hal yang menyangkut dengan peraturan pekerjaan yaitu: 

1) Peraturan berlaku selama dua tahun.  

2) Memuat hak dan kewajiban masing–masing. 

3) Memuat syarat kerja. 

4) Memuat tata tertib. 

5) Memuat jangka waktu masa berlaku. 

6) Dikeluarkan oleh perusahaan. 

Pabrik pembuatan Metil Merkaptan berkapasitas 36.000 ton/tahun 

beroperasi selama 300 hari dalam satu tahun dan 24 jam dalam sehari. Untuk 

menjaga kelancaraan proses produksi serta mekanisme administrasi dan 

pemasaran, maka waktu kerja diatur dengan non shift dan shift. 

7.4.2.   Sistem Kerja Karyawan non-shift 

 Waktu kerja bagi karyawan non shift perusahaan ialah 5 hari kerja, yaitu: 

a) Hari Senin s/d Kamis : Pukul 07.30 – 16.30 WIB 

  dengan jam istirahat Pukul 12.00 – 13.00 WIB 

b) Hari Jumat  : Pukul 07.00 – 17.00 WIB 

  dengan jam istirahat Pukul 11.30 – 13.30 WIB 

       c) Hari Sabtu, Minggu, dan hari besar libur.  

7.4.3.  Waktu Kerja Karyawan Shift 

 Kegiatan perusahaan yang dijalani oleh pekerja shift adalah selama 8 jam 

per hari. Pembagian shift 3 kali per hari yang bergantian secara periodik dengan 

perulangan dalam 8 hari. Jumlah tim dalam pekerja shift adalah 4 tim (A, B, C, 

dan D) dengan 3 tim bekerja secara bergantian dalam 1 hari, sedangkan 1 tim 
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lainnya libur. Penjadwalan dalam 1 hari kerja per periode (8 hari) adalah sebagai 

berikut: 

a) Shift I (Pagi)  : Pukul 07.00 – 15.00 WIB 

b) Shift II (Sore)  : Pukul 15.00 – 23.00 WIB 

c) Shift III (Malam)  : Pukul 23.00 – 07.00 WIB 

d) Shift IV (Libur) 

Adapun hari libur diatur sebagai berikut: 

a) Shift I  : 2 hari kerja, 1 hari libur 

b) Shift II  : 2 hari kerja, 1 hari libur 

c) Shift III : 2 hari kerja, 1 hari libur 

 Pembagian jadwal shift untuk pekerja shift dapat dilihat tabel 7.1., yaitu 

pergantian antara shift dilakukan berdasarkan standar prosedur operasional yang 

diberlakukan oleh pihak perusahaan.  

Tabel 7.1. Pembagian Jam Kerja Pekerja Shift 

Shift 
Hari 

1 2 3 4 5 6 7 8 

I A A D D C C B B 

II B B A A D D C C 

III C C B B A A D D 

Libur D D C C B B A A 

 

7.5. Penentuan Jumlah Karyawan 

 Penentuan jumlah karyawan pabrik Metil Merkaptan berkapasitas 36.000 

ton/tahun, berdasarkan ketentuan pada literatur pada buku Chemical Engineering 

Plant Design, Frank C Vilbrandt. 

7.5.1.  Pengelompokan Pekerja Pabrik 

 Di dalam lingkungan pabrik terdapat dua kelompok pekerja, yaitu: 

a) Direct Operating Labor 

 Direct operating labor adalah pekerja yang berhubungan langsung dengan 

jalannya operasi atau proses di pabrik. Dalam hal ini dikategorikan untuk pekerja 

dalam bidang teknik produksi. 
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b) Indirect Operating Labor 

 Indirect operating labor adalah pekerja yang tidak langsung berhubungan 

dengan jalannya operasi atau proses di pabrik. Jenis pekerjaaan ini dapat 

dikelompokkan untuk pekerja pada bagian perbengkelan dan pemeliharaan, 

bidang PUSLITBANG, bagian  personalia, bagian umum, bagian pemasaran, dan 

bagian keuangan. 

7.5.2. Penentuan Jumlah Pekerja 

1) Direct Operating Labor 

 Metode penentuan jumlah pekerja pada bagian proses/operasi dilakukan 

dengan dengan gambar 6-35, p-235 Vilbrant, Chemical Engineering Plant Design. 

Perhitungan dilakukan dengan cara sebagai berikut : 

a) Menentukan kapasitas produksi (dalam ton/hari).  

 Kapasitas = 36.000 ton/tahun  

     
  .    t n/tahun

    hari/tahun
 = 120 ton/hari. 

b) Menentukan jenis proses pabrik, yaitu : 

i. Proses dengan peralatan manual. 

ii. Proses dengan peralatan semi otomatis.  

iii. Proses dengan peralatan otomatis tinggi.  

Dalam pembuatan pabrik Metil Merkaptan kapasitas 36.000 ton/tahun 

dipilih proses dengan peralatan semi otomatis.  

c) Dengan menggunakan grafik pada gambar 6-35 pada halaman 235 

(Vilbrandt), yang didapat adalah 51 men (hours/day)/processing steps.  

d) Dengan menggunakan rumus berikut : 

M = 15,2 x P0,25 

Maka, didapat jumlah pekerja sebanyak 51 orang (hours/day)/processing steps. 

e) Proses terdiri dari 10 tahapan, yaitu : 

a) Feed Preparation 

b) Pumping and Piping 

c) Heating and Cooling 

d) Reaction 

e) Condensing 
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f) Absorption and Stripping  

g) Expander 

h) Compression 

i) Bagging 

j) Utility 

Karyawan shift bekerja selama 8 jam per hari sesuai dengan jadwal shift 

 yang ditentukan, maka: 

 M = steps processing 10  
hours/day 8

steps processing/
day

hours
men 51











 

  = 64 men 

Jadi, jumlah karyawan yang dibutuhkan untuk direct operating labor adalah 

64 orang yang terbagi pada berbagai posisi/jabatan bagian teknik dan produksi, 

utilitas, serta instrumentasi.  

2) Indirect Operating Labor 

 Diperkirakan jumlah buruh pada kelompok ini berdasarkan kondisi rata-

rata kebutuhan pabrik terhadap pekerja untuk bagian teknik dan produksi (bidang 

pemeliharaan, perbengkelan, dan PUSLITBANG), bagian umum, bagian 

pemasaran dan keuangan. Untuk lebih jelasnya struktur organisasi perusahaan 

pabrik pembuatan Metil Merkaptan dapat dilihat pada Tabel 7.2. 
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Tabel 7.2. Perincian Jumlah Karyawan 

POSISI/ JABATAN 
JUMLAH 
(ORANG) 

JADWAL 
KERJA 

Direktur 1 Daily 

Sekretaris Perusahaan 1 Daily 

A. Manager Teknik dan Produksi 1 Daily 

      Sekretaris Manager Teknik dan Produksi 1 Daily 

      1). Asisten Manager Produksi 1 Daily 

          a. Supervisor Unit Proses 1 Daily 

              Operator Kontrol 12 Shift 

              Operator Lapangan 24 Shift 

          b. Supervisor Unit Utilitas 1 Daily 

              Operator Kontrol 8 Shift 

              Operator Lapangan 16 Shift 

2). Asisten Manager Pemeliharaan dan 
Instrumentasi 

1 Daily 

           a. Supervisor Pemeliharaan & Perbengkelan 1 Daily 

               Pekerja Bengkel 2 Daily 

               Staff Gudang 2 Daily 

           b. Supervisor Instrumentasi 1 Daily 

               Operator Instrumentasi 4 Daily 

       3. Asisten Manager Pusat Penelitian dan 
Pengembangan 

1 Daily 

           a. Supervisor Perencanaan 1 Daily 

               Staff Perencanaan 3 Daily 

           b. Supervisor Penelitian dan Pengembangan 1 Daily 

               Staff  Penelitian dan Pengembangan 3 Daily 

           c. Supervisor Laboratorium dan QC 1 Daily 

               Staff Laboratorium dan QC 3 Daily 

               Analis 2 Daily 

B.  Manager Keuangan dan Pemasaran 1 Daily 

      Sekretaris Manager Keuangan dan Pemasaran 1 Daily 

1).  Asisten Manager Keuangan 1 Daily 

      a. Staff Bagian Keuangan  2 Daily 

      b. Staff Bagian Administrasi 2 Daily 

      c. Staff Bagian Pembelanjaan 2 Daily 

2). Asisten Manager Pemasaran  1 Daily 

      a. Staff Bagian Penjualan 2 Daily 

      b. Staff Bagian Promosi 2 Daily 

      c. Staff Bagian Pergudangan 2 Daily 

C.  Manager Personalia dan Umum 1 Daily 
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POSISI/ JABATAN JUMLAH 
(ORANG) 

JADWAL 
KERJA 

      Sekretaris Manager Personalia dan Umum 1 Daily 

1).  Asisten Manager Personalia 1 Daily 

      a. Staff Humas 2 Daily 

      b. Staff Kepegawaian 2 Daily 

      C. Staff Diklat 2 Daily 

2).  Asisten Manager Umum 1 Daily 

      a. HSE 4 Daily 

      b. Dokter 1 Daily 

      c. Perawat 1 Daily 

      d. Pengemudi 2 Daily 

      e.  Pemadam Kebakaran 2 Daily 

      f.  Cleaning Service 2 Daily 

      g.  Satpam 8 Shift 

Total 139  
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BAB VIII 

ANALISA EKONOMI 

 

Analisa ekonomi perlu dilakukan agar dapat mengetahui apakah pabrik 

yang akan didirikan dapat menguntungkan atau tidak sekaligus mendapatkan 

gambaran umum mengenai kelayakan pendirian Pra Rencana Pabrik Pembuatan 

Metil Merkaptan dengan Kapasitas 36.000 ton/tahun ini secara ekonomi.  

Dalam menganalisa ekonomi, Total Capital Investment (TCI) dan Total 

Production Cost (TPC) diperhitungkan terlebih dahulu (Lampiran 4, Perhitungan 

Analisa Ekonomi), selanjutnya menghitung parameter-parameter ekonomi yang 

diperlukan untuk menganalisa kelayakan Pra Rencana Pabrik Pembuatan Metil 

Merkaptan. 

Adapun parameter yang diambil dalam menentukan layak atau tidaknya 

pendirian pabrik Pembuatan Metil Merkaptan adalah sebagai berikut: 

1) Profitabilitas 

a) Net Profit Before Tax (NPBT) 

b) Net Profit After Tax (NPAT) 

2) Lama Waktu Pengembalian Modal 

a) Lama Pengangsuran Pengembalian Modal 

b) Pay Out Time  (POT) 

3) Total Modal Akhir 

a) Net Profit Over Total Life of the Project (NPOTLP) 

b) Total Capital Sink (TCS) 

4) Laju Pengembalian Modal 

a) Rate of Return Investment (ROR) 

b) Discounted Cash Flow Rate of Return (DCF-ROR) 

5) Break Even Point (BEP) 

Sebelum menganalisa kelima hal penting di atas, perlu dilakukan 

perhitungan terhadap beberapa hal berikut: 

1) Modal Industri (Total Capital Investment), terdiri dari: 

a) Modal Tetap (Fixed Capital Investment) 
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+ 

b) Modal Kerja (Working Capital)  

2) Biaya Produksi (Total Production Cost), terdiri dari : 

a) Biaya Operasi (Total Manufacturing Cost) 

b) Belanja Umum (General Expenses) 

8.1. Keuntungan (Profitabilitas) 

Didirikannya suatu pabrik tentunya memiliki tujuan mendapatkan 

keuntungan yang besar. Maka dari itu keuntungan dari didirikannya suaru pabrik 

harus dipertimbangkan. Keuntungan merupakan selisih antara penjualan dengan 

modal investasi produksi. Keuntungan yang didapatkan oleh suatu pabrik akan 

diperoleh setelah pabrik beroperasi dalam jangka waktu tertentu.  

Perhitungan Annual Cash Flow 

Annual Cash Flow adalah uang tunai yang disediakan setiap tahunnya dan 

hitung dengan cara sebagai berikut: 

  Penjualan Produk 

  Produk Utama: 

Produksi Metil Merkaptan  : 36.000 ton/tahun 

 Harga Jual Metil Merkaptan  : US $  11.60 

 Total Harga Jual Metil Merkaptan : US $  417,600,000.00 

Produk Samping: 

Produksi Karbondioksida  : 9.099 ton/tahun 

 Harga Jual Karbondioksida  : US $  1,5 

 Total Harga Jual Karbondioksida : US $         13,648.27 

 Total Harga Jual CH3SH dan CO2 : US $  417,613,648.27 

 Total Production Cost (TPC)  : US $  348,407,356.57 

 Net Profit Before Tax (NPBT) : US $    69,206,291.70 

Income Tax (25% NPBT)  : US $    17,301,572.92 

Net Profit After Tax (NPAT)  : US $    51,904,718.77 

Depreciation (10% FCI)  : US $      5,242,353.30 

 Annual Cash Flow (ACF)                :             US $    57,147,072.07 

Uang tunai yang diperoleh setiap tahun sebesar US$ 57,147,072.07. Uang 

tunai yang diperoleh setiap tahun adalah 92,66% dari TCI dan lebih besar dari 





71 



 

bunga bank (11,1%), maka Pabrik Metil Merkaptan dengan kapasitas 36.000 

ton/tahun  layak untuk didirikan. 

8.2. Lama Waktu Pengembalian Modal 

Lamanya waktu untuk pengembalian modal dapat dilihat dari:  

1) Kemampuan Pengangsuran 

2) Pay Out Time (POT) 

Optimalnya pendirian suatu pabrik harus diketahui service life dari pabrik 

tersebut karena lewat dari waktu tersebut, maka pabrik dikatakan tidak beroperasi 

secara ekonomi lagi (Salvage Value, TSV = 0). Service life untuk chemical 

manufacturing adalah 11 tahun (Peters, 1991). 

 Depresiasi bisa dihitung dengan merujuk pada perhitungan 10% dari Fixed 

Capital Investment (FCI), yaitu : 

 Depresiasi = 10% x Fixed Capital Investment (FCI) 

    = 10% x US $ 52,423,532.97 

    = US 5,242,353.30 

8.2.1. Lama Pengangsuran Pengembalian Modal 

Total Capital Investment adalah sejumlah uang atau modal yang 

dibutuhkan untuk mendirikan pabrik. Modal ini harus dikembalikan beserta 

bunganya dengan jalan mengangsur.  

Untuk menetapkan lama pengangsuran dapat dilakukan perhitungan dengan 

cara sebagai berikut : 

Total Capital Investment (TCI)  =  US $  61,674,744.68 

Annual Cash Flow (ACF)  =  US $  57,147,072.07 

Bunga Modal   =  11,1% 

Pinjaman (P) (100% TCI)  =  US $  61,674,744.68 

Maka besarnya angsuran pertahun dapat dihitung dengan rumus: 
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Tabel 8.1.  Angsuran Pengembalian Modal 

Tahun 

ke- 
Pinjaman Bunga Total Hutang Angsuran Sisa Hutang 

0 61,674,744.68 0.00 61,674,744.68 0.00 61,674,744.68 

1 61,674,744.68 6,845,896.66 68,520,641.34 19,921,855.94 48,598,785.39 

2 48,598,785.39 5,394,465.18 53,993,250.57 19,921,855.94 34,071,394.63 

3 34,071,394.63 3,781,924.80 37,853,319.44 19,921,855.94 17,931,463.49 

4 17,931,463.49 1,990,392.45 19,921,85594 19,921,855.94 0.00 

Jumlah 223,951,132.87 18,012,679.09 241,963,811.96 79,687,423.77 

  

8.2.2. Pay Out Time (POT) 

Pay Out Time dapat dihitung  menggunakan persamaan berikut : 

 
ACF

TCIBungaFCI
POT


  

Dimana :  

FCI (Fixed capital Investment) = US $  52,425,532.97 

Bunga Total Capital Investment = US $  18,012,679.09 

ACF (Annual Cash Flow)  = US $  57,147,072.07 

 
.0757,147,072  $ US

.0918,012,679  $ US .9752,425,532  $ US 
POT  

 POT  = 1,2 

Pay Out Time (POT) yang diperoleh adalah 1,2 tahun, yaitu kurang dari 

setengah umur pabrik (11 tahun), dengan kata lain pabrik ini layak untuk 

didirikan.  

8.3. Total Modal Akhir 

Total modal akhir merupakan uang tunai yang ada hingga akhir umur 

pabrik. Total modal akhir tersebut dapat dinyatakan dalam dua cara yaitu : 

1. Net Profit Over Total Life of the Project (NPOTLP) 

2. Total Capital Sink (TCS) 

Pabrik dinyatakan layak didirikan apabila hingga akhir umur pabrik, nila i 

NPOLTP lebih besar dari pada nilai TCI ditambah dengan bunga modal dan 

pabrik juga layak didirikan jika TCS lebih besar dari TCI.  
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8.3.1. Net Profit Over Total Life of the Project (NPOTLP) 

Net Profit Over Total Life of The Project merupakan total keuntungan 

yang didapatkan dalam bentuk uang tunai (termasuk angsuran untuk membayar 

bunga modal) selama umur pabrik dan ditambah Capital Recovery. Ini dapat 

ditentukan dengan persamaan berikut : 

NPOTLP  =  CCP  +  CR 

Keterangan : 

CCP =  Cummulative Cash Position 

CR =  Capital Recovery 

a) Cummulative Cash Position (CCP) 

Cummulative Cash Position (CCP) adalah total Annual Cash Flow (ACF) 

selama umur pabrik setelah dipotong Total Capital Investment (TCI). 

Cummulative Cash Position (CCP) menunjukan total keuntungan yang dihasilkan 

dalam bentuk uang tunai. Harga CCP ini ditentukan dengan persamaan : 

 

  CCP   =   n  .  ACF  -  TCI 

 

Keterangan : 

n (umur pabrik) =  11 tahun 

ACF (Annual Cash Flow)       =  US $  57,147,072.07 

TCI (Total Capital Investment)    =  US $  61,674,744.68 

CCP =  (11 x US $ 57,147,072.07) - US $ 61,674,744.68 

  =  US $ 566,943,048.10 

 

b) Capital Recovery (CR) 

Capital Recovery (CR) merupakan sejumlah modal yang ada pada akhir 

umur pabrik. Capital Recovery terdiri dari modal kerja (Working Capital), 

Salvage Value (SV), dan tanah (Land). Harga CR ditentukan menggunakan 

persamaan : 

CR =  WC + SV +  L 
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Keterangan : 

Working Capital =  US $  9,251,211.70 

Salvage Value  =  US $  0.00 

Land   =  US $  7988,326.54 

CR   =  US $  9,251,211.70 + US $ 0,00 +  US $ 7988,326.54 

=  US $ 10,043,538.24 

Dengan memasukan nilai CCP dan CR diatas, besarnya NPOTLP dapat 

dihitung sebagai berikut : 

NPOTLP =  CCP  +  CR 

NPOTLP =  US $ 566,943,048.10 + US $ 10,043,538.24 

  =  US $ 576,986,586.35 

Dari  perhitungan  di atas, harga NPOTLP  yang didapat sebesar  US $ 

576,986,586.35. Nilai ini lebih besar dari TCI ditambah bunga modal, yaitu 

sebesar US $ 79,687,423.77, sehingga pabrik ini layak untuk didirikan.  

8.3.2. Total Capital Sink (TCS) 

Total Capital Sink merupakan Annual Cash Flow setelah dipotong 

angsuran pengembalian modal dan bunga modal selama umur pabrik. Total 

Capital Sink menunjukan keuntungan yang didapatkan dalam bentuk sejumlah 

uang tunai (tidak termasuk uang tunai yang digunakan untuk membayar seluruh 

angsuran pengembalian modal) selama umur pabrik yang dapat ditentukan dengan 

rumus: 

TCS =  n. ACF – Σ Angsuran 

Keterangan : 

n (umur pabrik)  =  11 tahun 

ACF (Annual Cash Flow) =  US $  57,147,072.07 

Σ Angsuran        =  US $  79,687,423.77 

 

TCS =  n. ACF – Σ Angsuran 

             = ( 11 x US $ 57,147,072.07) – US $ 79,687,423.77 

            =  US $ 548,930,369.01 
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Dari  perhitungan di atas, harga TCS yang didapat sebesar US $ 

548,930,369.01. Nilai ini lebih besar dari TCI, yaitu sebesar US $ 61,674,744.68, 

sehingga pabrik ini layak untuk didirikan.  

8.4. Laju Pengembalian Modal 

 Laju pengembalian modal dapat dinyatakan dengan beberapa cara 

diantaranya : 

a. Rate of Return on Investment (ROR) 

b. Discounted Cash Flow Rate of Return on Investment (DCF-ROR) 

8.4.1. Rate of Return On Investment (ROR) 

 Rate of Return on Investment (ROR)  ditentukan menggunakan persamaan : 

%100
Pr

x
TCI

TaxAfterofitNet
ROR   

%100
 .6861,674,744  $ US

,7751,904,718  $ US
xROR   

84%ROR   

Nilai Rate of Return on Investment (ROR) yang diperoleh sebesar 84% ini 

tergolong ROR pada level of high risk. Dengan kata lain, laju pengembalian 

modal berada pada posisi sangat baik, maka pabrik ini layak didirikan. 

8.4.2. Discounted Cash Flow Rate of Return on Investment (DCF-ROR) 

Discounted Cash Flow Rate of Return on Investment adalah laju 

pengembalian modal yang dihitung dari nilai bunga TCI sedemikian rupa 

sehingga Total Present Value dari Annual Cash Flow (ACF) selama umur pabrik 

serta Working Capital & Salvage Value pada akhir umur pabrik sama dengan 

Total Capital Investment (TCI).  

Persamaan yang digunakan untuk menentukan umur Discounted Cash 

Flow Rate of Return on Investment tersebut adalah : 

TCI = ACF
nn i

SVWC

iii )1()1(

1
...

)1(

1

)1(

1
21 



















 

      ...(Peters, hal 302) 
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Keterangan : 

TCI (Total Capital Investment)      =  US $  61,674,744.68 

ACF (Annual Cash Flow)      =  US $   57,147,072.07 

WC (Working Capital)      =  US $   9,251,211.70 

SV (Salvage Value)  =  US $ 0.00 

n (Service Life)      =  11 tahun 

i (Discounted Cash Flow Rate of Return) 

 n
i1

1
 (Discount Factor) 

Dari hasil trial and error, didapatkan nilai Discounted Cash Flow Rate of 

Return on Investment (i) sebesar 0,92. Jadi, Discounted Cash Flow Rate of Return 

(DCF-ROR), i = 92%. Nilai Discounted Cash Flow Rate of Return on Investment 

ini lebih besar dari bunga bank yaitu 11,1%, maka pabrik ini layak didirikan.  

8.5. Break Even Point (BEP) 

Break Even Point adalah persentase kapasitas produksi yang seharusnya 

dicapai agar semua modal yang diinvestasikan lunas terbayar dengan tercapainya 

titik impas, atau dengan kata lain Total Production Cost (TPC) = Selling Price 

(SP). Pabrik dikatakan layak untuk didirikan apabila BEP tidak terlalu besar dan 

tidak terlalu kecil. Nilai BEP yang memenuhi syarat yaitu berkisar antara 20% 

hingga 40 %. Break Even Point (BEP) dapat ditentukan dengan cara: 

1) Menggunakan Rumus 

2) Menggunakan Grafik 

8.5.1. Menggunakan Rumus 

Nilai BEP secara matematis dapat dihitung dengan menggunakan 

persamaan berikut ini: 

 

BEP    =  % 100
Cost VariablePrice Selling

Cost Fixed



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Keterangan : 

Fixed Cost   =   Fixed Charge + Plant Overhead Cost + General  Expenses 

              =    US $ 45,282,789.06 

Variable Cost  =   Direct Production Cost 

     =    US $  288,774,395.77 

Selling Price   = Total Income 

    =    US $  417,613,648.27 

Sehingga  : 

BEP   =  % 100
Cost VariablePrice Selling

Cost Fixed



 

   = % 100
5.77288,774,39 $  US- 8.27417,613,64 $ US

.0645,282,789 $ US
  

  =     35,14% 

 Jadi Break Even Point (BEP) yang didapatkan adalah 35,14%. Nilai BEP 

yang memenuhi syarat adalah dalam range 20%-40%, sehingga pabrik ini layak 

untuk didirikan. 

8.5.2. Menggunakan Grafik 

Langkah- langkah penentuan Break Even Point (BEP) secara grafis dapat 

ditentukan dengan cara sebagai berikut: 

1) Dibuat garis sumbu Y vs X, dengan : 

Y = uang per tahun (US $) 

X = % kapasitas produksi 

2) Dibuat secara grafik yang terdiri dari nilai Fixed Cost (FC) dan 

Variable Cost (VC). 

3) Dibuat grafik TPC = FC + VC. 

4) Dibuat grafik Selling Price (SP). 

5) Pada perpotongan antara garis Selling Price dan Total Production Cost 

didapatkan harga kapasitas produksinya, yang menunjukkan nilai Break 

Even Point (BEP)-nya. 

Penentuan BEP dengan cara grafis ditunjukkan pada Gambar 8.1. Titik 

impas (BEP) tercapai jika pabrik beroperasi 35,14% dari kapasitas produksi. 

78 



 

 

Gambar 8.1. Grafik Break Even Point  

 

8.6. Kesimpulan Analisa Ekonomi 

Dari perhitungan analisa ekonomi yang telah diuraikan di atas, 

Kesimpulan dari perhitungan Analisa Ekonomi Pra Rencana Pabrik Pembuatan 

Metil Merkaptan dapat dilihat pada Tabel 8.2. berikut ini: 
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Tabel 8.2. Kesimpulan Analisa Ekonomi 

No. Parameter Hasil Perhitungan Syarat Kelayakan Kesimpulan 

1. 
Pay Out 

Time (POT) 
1,2 tahun 

<  setengah umur pabrik 

(umur pabrik = 11 tahun) 

Layak 

didirikan 

2. 

Net Profit 

Over Total 

Life of the 

Project 

(NPOTLP) 

 

US $ 576,986,586.35 

 

 

> TCI + Total Bunga Modal  

(US $ 79,687,423.77) 

 

Layak 

didirikan 

3. 

Total 

Capital Sink 

(TCS) 

 

US $ 548,930,369.01 

> Total Capital Investment   

(US $ 61,674,744.68) 

Layak 

didirikan 

4. 

Rate Of 

Return on 

Investment 

(ROR) 

 

84% 

 

>  level of risk (48%) 

Layak 

didirikan 

5. 

Discounted 

Cash Flow 

Rate Of 

Return on 

Investment 

(DCF-ROR) 

92% >  bunga bank (11,1%) 
Layak 

didirikan 

6. 
Break Even 

Point (BEP) 
35,14% 20% < BEP < 40% 

Layak 

didirikan 

 

Berdasarkan perhitungan analisa ekonomi di atas, maka pabrik pembuatan 

Metil Merkaptan ini layak untuk didirikan. 
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BAB IX 

KESIMPULAN 

 

Dari hasil analisa dan perhitungan Pra Rencana Pabrik Pembuatan Metil 

Merkaptan dapat disimpulkan : 

1) Pra Rencana Pabrik Pembuatan Metil Merkaptan dengan kapasitas 

36.000 ton/tahun dibuat untuk memenuhi kebutuhan Indonesia dan 

kawasan Asia Tenggara. 

2) Berdasarkan faktor bahan baku, transportasi, pemasaran, dan bahan 

penunjang, pabrik Metil Merkaptan akan didirikan di Desa Pilang Sari, 

Jatibarang, Kabupaten Indramayu, Provinsi Jawa Barat. 

3) Perusahaan berbentuk Perseroan Terbatas dengan struktur organisasi 

Line and Staff yang dipimpin oleh seorang Direktur dengan jumlah 

karyawan sebanyak 139 orang. 

4) Berdasarkan hasil analisa ekonomi, pabrik Metil Merkaptan ini 

dinyatakan layak untuk didirikan, dengan rincian sebagai berikut: 

a) Total Capital Investment = US $ 61,674,744.68 

b) Selling Price per Year = US $ 417,613,648.27 

c) Total Production Cost = US $ 348,407,356.57 

d) Annual Cash Flow = US $ 57,147,072.07 

e) Pay Out time   = 1,2 tahun 

f) Rate of Return   = 84% 

g) Discounted Cash Flow = 92% 

h) Break Even Point  = 35,14% 

i) Service Life   = 11 tahun 
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BAB X 

TUGAS KHUSUS 

Tugas Khusus I 

FIXED BED MULTI TUBE REACTOR 

 

Nama : Ari Wijaya 

NIM : 03031181419034 

 

10.1.    Fixed Bed Multi Tube Reactor 

10.1.1.  Pendahuluan 

  Reaktor fixed bed merupakan reaktor yang katalisnya berdiam di dalam 

reaktor bed. Di dalam reaktor, katalis ditopang oleh suatu struktur catalyst support 

berupa perforated tray dengan tambahan lapisan inert semacam ceramic balls 

dengan diameter bervariasi sesuai dengan ukuran partikel katalis, baik di sisi 

terbawah maupun di lapisan teratas dari bed katalisator (Fogler, 1999).  

 Secara spesifik, reaktor fixed bed yang ada di unit pengolahan minyak 

bumi dirancang oleh vendor berdasarkan kebutuhan proses. Struktur internal 

reaktor pun berbeda dari vendor satu dengan lainnya. Sifatnya yang spesifik itu 

membuat perancangan reaktor biasanya juga terkait dengan lisensor prosesnya, 

misalnya perancangan reaktor fixed bed untuk unicracking akan berbeda dengan 

perancangan reaktor fixed bed untuk Lube Catalytic Dewaxing. Hal ini terkait 

dengan kebutuhan proses, terutama terkait dengan kebutuhan katalis yang sangat 

spesifik tergantung pada vendor masing-masing. Meskipun demikian, secara 

umum bagian-bagian internal reaktor tetap sama, hanya saja tiap lisensor proses 

maupun vendor reaktor tersebut memiliki typical design masing-masing yang 

diharapkan mampu mengoptimalkan fungsi reaktor tersebut (Levenspiel, 1999).  

10.1.2.  Reaktor Fixed Bed Multi Tube 

  Reaktor fixed bed multitube merupakan reaktor tipe fixed bed dengan 

menggunakan banyak tube (pipa). Penggunaan banyak pipa berguna untuk 

memperbesar luas transfer panas antara reaktor dengan media pembawa panas, 

sehingga temperatur dalam reaktor dapat mendekati kondisi isotermal dan 
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biasanya digunakan untuk reaktan berfase gas dan reaksi kimia terjadi di 

sepanjang pipa. Semakin panjang pipa, maka konversinya akan semakin tinggi 

(Fogler, 1999). 

 

Gambar 10.1. Reaktor Multi Tube 

Pada reaksi fase gas dengan katalis berpori, reaksi katalitik yang terjadi 

melalui tahapan seperti dibawah ini (Fogler, 1999): 

1) Difusi eksternal, yaitu reaktan berdifusi ke permukaan eksternal katalis.  

2) Difusi internal reaktan. 

3) Adsorpsi  reaktan A pada permukaan katalis.  

4) Reaksi pada permukaan katalis (A  B). 

5) Desorpsi produk pada permukaan katalis 

6) Difusi internal dan external produk. 

Perhitungan nilai kinetika reaksi didasarkan pada teori yang dijabarkan di 

atas yang dijadikan sebagai dasar perhitungan pada tiap reaksinya. Konstanta 

kecepatan reaksi dapat ditentukan berdasarkan teori tumbukan (Smith, dkk, 2001). 

Untuk tumbukan molekul A dengan molekul B, kecepatan tumbukan dapat 

dihitung dengan persamaan 2-31 Halaman 46 J.M Smith : 

ZAB =  
     

 
 
   

   
       

 

  

 
 

  

  
   

     

Persamaan kecepatan reaksi : 

-rA =  
 

 

   
  

 =  
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Sehingga: 

-rA =  
     

 
 
  

    
       

 

  

 
 

  

  
   

               

Mencari Harga K1 

Persamaan Arrhenius : k = A.e-E/RT 

Laju Reaksi     

-r1 =     
  

 

 = k1.CA 

 = k1.CA0.(1-XA) 

A =   
 

   
      

 

 
  

Maka : 

K =  
     

 
 
 

 
 

   
           

 

  

 
 

  

    
 
   

(Smith, J.M, hal. 46) 

Persamaan Teori Tumbukan tersebut tetap akan berlaku untuk gas murni, 

dimana jarak bebas rata-rata (mean free path) bersifat tunggal dari gas murni itu 

sendiri, sehingga bilangan tumbukannya didefinisikan sebagai jumlah tumbukan 

yang dialami oleh sebuah molekul tunggal per detik dalam sebuah wadah yang 

berisi N1 molekul per satuan volume (Smith, dkk, 2001).  

 Setelah melihat perhitungan konstanta laju reaksi, kita akan mulai dalam 

perancangan pada bagian shell reaktor. Pemilihan shell reaktor ditentukan dari 

desain tube. Tube disusun secara triangular pitch dengan alasan: 

1) Susunan tube lebih kuat. 

2) Koefisien perpindahan panas lebih baik. 

3) Lebih mudah untuk dibersihkan. 

4) Jumlah lubang tiap satuan lebih besar daripada susunan square pitch. 

5) Ukuran reaktor menjadi lebih kecil dan turbulensi lebih terjamin. 
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10.1.3.  Bagian-bagian Reaktor Fixed Bed Multi Tube 

 Bagian utama dari sebuah reaktor fixed bed multi tube adalah reaktor 

vessel, reaktor internals, katalisator, inert dan graded katalisator. 

       1)  Reaktor vessel 

 Reaktor vessel Merupakan bagian yang menyediakan tempat bagi katalis 

dan tempat berlangsungnya kontak antara minyak umpan dan katalis yang 

kemudian terjadi reaksi. Reaktor vessel dirancang dengan dasar perancangan 

pressure vessel. Kunci dari perancangan reaktor vessel ini adalah pemilihan 

material, allowable working pressure, dimensi dan ketebalan dinding vessel. 

Reaktor fixed bed biasanya digunakan untuk umpan (pereaktan) yang mempunyai 

viskositas kecil (Catalano, 2012). 

       2)  Reaktor Internal 

 Selain reaktor vessel, struktur internal reaktor juga sangat menunjang 

optimalnya kinerja dari sistem reaksi yang terjadi di dalam reaktor tersebut. 

Distribusi umpan, distribusi panas, fouling, distribusi lapisan katalisator, dan juga 

temperatur reaksi merupakan beberapa hal yang mewakili peran dari struktur 

internal reaktor tersebut. Secara umum, struktur internal terdiri atas feed 

distributor, distribution tray, scale basket, quench distributor, collector ring, inert 

and catalyst graded (Catalano, 2012). 

       3)  Katalisator 

 Katalisator merupakan salah satu hal vital dalam sistem reaksi di dalam 

reaktor. Pasalnya, pada perancangan reaktor semua variabel proses ditentukan 

oleh physical properties dan kebutuhan reaksi dari katalisator. Misalnya batasan 

pressure drop untuk reaksi maupun regenerasi tidak boleh melebihi crushing 

strength dari partikel katalisator. Begitu halnya dengan temperatur yang dibatasi 

dengan melting point komponen penyusun katalisator (Catalano, 2012).  

       4)  Inert dan Catalytst Graded 

 Pada bed katalisator, inert balls diletakkan di bagian atas dan bawah 

katalisator. Di bagian atas katalisator, inert balls berfungsi meredam energi 

tumbukan dari aliran umpan guna menjaga distribusi katalisator di dalam bed 

katalisator. Di bagian bawah bed katalisator, inert balls berfungsi sebagai support 
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untuk menopang katalisator dan juga menjaga agar katalisator tidak ikut mengalir 

keluar bed katalisator bersama aliran umpan. Graded katalisator merupakan 

partikel-partikel yang ditambahkan di atas ataupun di bawah katalisator di dalam 

bed katalisator yang memiliki fungsi- fungsi tertentu sesuai komposisinya. Fungsi 

graded katalisator antara lain sebagai treatment awal, menahan deposit, menyerap 

logam, dan lain- lain. Beberapa jenis graded katalisator ditambahkan ke dalam bed 

katalisator guna mengoptimalkan aktivitas katalisator (Catalano, 2012).  

10.1.4.  Dasar Perancangan Reaktor 

   Reaksi pembentukan Metil Merkaptan merupakan reaksi eksotermis 

sehingga panas reaksi eksotermis digunakan untuk menaikkan temperatur aliran 

keluar reaktor. Dasar perancangan reaktor ini adalah sebagai berikut: 

1) Jenis Reaktor 

  Reaktor isotermal adalah reaktor unggun tetap berisi katalis tanpa 

adanya perpindahan panas. Diameter reaktor biasanya besar sehingga panas 

yang dipindahkan melalui dinding reaktor sangat kecil dibandingkan panas 

yang digunakan oleh reaksi untuk menaikkan temperatur aliran keluar 

reaktor. Fluida yang masuk reaktor mengalir ke bawah sepanjang reaktor. 

Harga reaktor jenis ini cukup mahal (Catalano, 2012). 

2) Volume Katalis 

  Untuk reaktor isotermal, volume katalis dihitung dengan cara 

menghitung luas kurva konversi (XA) terhadap 1/rA dikalikan dengan laju 

alir umpan yang masuk ke dalam reaktor (Catalano, 2012).  

3) Desain Mekanik Reaktor 

  Panjang reaktor sebesar 6 m sehingga berdasarkan perhitungan, 

diperoleh diameter reaktor sebesar 2,6 m. Pada bagian atas unggun 

biasanya dipasang baffle atau pelat horizontal untuk menyeragamkan aliran 

yang masuk kemudian ditempatkan selapis tipis material padat, tidak 

berpori, memiliki diameter lebih besar dibandingkan diameter katalis, dan 

bersifat inert seperti alumina, pada bagian atas katalis. Fungsi alumina ini 

adalah untuk menangkap kerak dan pengotor-pengotor, serta mengatur 

aliran agar terdistribusi seragam. Katalis ditopang oleh pelat horizontal di 
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bagian bawah dan di bagian atas pelat tersebut juga ditempatkan lapisan 

tipis material inert seperti pada bagian atas reaktor. Produk diambil dari 

bagian bawah kemudian dikumpulkan (Catalano, 2012).  

4) Material Reaktor 

  Reaktor terbuat dari material stainless steel karena reaktan yang 

bersifat korosif seperti karbon monoksida dan hidrogen sulfida jumlahnya 

cukup besar (Catalano, 2012). 

5) Penutup Reaktor 

Reaktor yang digunakan berbentuk torispherical (dished) head. 

Penutup jenis ini biasa digunakan untuk tangki vertikal bertekanan 1-15 

atm (Catalano, 2012). 

10.1.5.  Kelebihan dan Kekurangan Fixed Bed Multi Tube Reactor 

 Kelebihan dan kekurangan dari reaktor multi tube yaitu sebagai berikut 

(Catalano, 2012): 

1) Kelebihan Fixed Bed Multi Tube Reactor 

a. Dapat digunakan untuk mereaksikan dua macam gas atau lebih.  

b. Kapasitas produksi cukup tinggi.  

c. Pemakaian tidak terbatas pada kondisi reaksi tertentu (eksotermis atau 

endotermis), sehingga pemakaian lebih fleksibel.  

d. Aliran fluida mendekati plug flow, sehingga dapat diperoleh hasil 

konversi yang tinggi. 

e. Pressure drop rendah. 

f. Adanya hold up  yang tinggi, maka menghasilkan pencampuran radial 

yang lebih baik dan tidak ditemukan pembentukan saluran 

(channeling) 

g. Hold up liquid tinggi. 

h. Katalis benar-benar dibasahi. 

i. Kontrol temperatur lebih baik. 

j. Transfer massa gas-liquid lebih tinggi daripada reaktor trickle bed, 

karena interaksi gas- liquid lebih besar. 
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2) Kekurangan Fixed Bed Multi Tube Reactor 

a. Resistansi difusi intra partikel sangat besar. 

b. Rate transfer massa dan transfer panas rendah. 

c. Pemindahan katalis sangat sulit dan memerlukan shut down alat. 

d. Konversi lebih rendah. 

e. Ada kemungkinan terjadi reaksi samping homogen pada cairan. 

f. Pressure drop tinggi. 

 

10.1.6. Step-step dalam Perhitungan  untuk Reaktor Fixed Bed Multi Tube  

 

    1)    Mengetahui kondisi operasi pada reaktor, seperti: 

a) Temperatur dan tekanan     

b) Konversi            

c) Laju alir massa  

d) BM rata-rata  

e) Densitas campuran  

f) Viskositas campuran 

g) Data Katalis  

     2) Perhitungan pada Feed Reaktor 

a) Volumetric Flowrate Feed, Qf 

Volumetric flowrate pada bahan baku diperlukan untuk 

mengetahui jumlah bahan baku yang digunakan untuk masuk ke 

reaktor agar membentuk metil merkaptan.  

Qf  = 
 

ρ
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b) Konsentrasi Awal Bahan Baku 

Konsentrasi bahan baku berupa gas CO, H2, dan H2S diperlukan 

untuk mengetahui konsentrasi bahan baku yang digunakan untuk 

masuk ke reaktor agar membentuk metil merkaptan dan produk 

sampingnya. 

Konsentrasi awal (CAO) = 
 A 

  
 

 

     3) Kinetika Reaksi 

  Kinetika reaksi diperlukan untuk mengetahui laju reaksi yang trjadi 

ketia gas CO, H2, dan H2S dikontakkan di dalam suatu reaktor. Selain itu, 

kinetika reaksi dapat digunakan untuk mengetahui jumlah energi aktivasi 

dan nilai konstanta kesetimbangan pada suatu reaksi. 

Reaksi: 

A + 2 B +       C           k1      D  + E 

Persamaan laju reaksi : 

 -rA = k1 [CAO] [CBO]2 [CCO] 

    A = 
 - A

   A A

 x CAO          ...(Fogler, hal. 82) 

   B =   CAO  x    
 B –  b/a  A

   A A

          ...(Fogler, hal. 82) 

   =   CAO  x    
   –  c/a  A

   A A

          ...(Fogler, hal. 82) 

 Keterangan:   

  A,  B ,    = Konsentrasi reaktan bereaksi (kmol/jam) 

  A  ,  B  ,    = Konsentrasi awal reaktan A, B, dan C (kmol/jam) 

 XA  = Konversi reaktan A 

 Persamaan untuk tetapan kesetimbangan (k), yaitu: 

k  =  
σA  σB  σc 

 
 
  

    
      

 

 A

 
 

 B

 
 

 c

   e
- /  

 

   

 Persamaan laju reaksi untuk reaksi utama : 

  -rA  = k [CA] [CB]2 [Cc] 
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 Diketahui: CA  = CAo (1-XA) 

        CB  = CAo (CBo/CAo – XA)  

         CC  = CAo  (CCo/CAo –XA)   

      -rA = k [CA] [CB]2 [Cc] 

-rA = k1 (CAo (1-XA)) . (CAo (CBo/CAo – XA))2. (CAo  (CCo/CAo –XA)) 

 -rA = k1 CAo
4 (1-XA) . (CBo/CAo – XA)2. (CCo/CAo –XA) 

 

     4)    Neraca Massa dan Neraca Panas Reaktor 

Reaktor selalu bekerja secara steady state kecuali pada saat mulai 

(start up) dan akhir suatu operasi (shut down), sehingga tidak ada 

akumulasi. Asumsi – asumsi yang diambil untuk menyusun persamaan 

adalah neraca massa adalah: 

a) Keadaan steady state 

b) Reaktan mengalir didalam reaktor dengan kecepatan yang sama dan 

tetap di seluruh penampang reaktor (plug flow) 

c) Difusi dan transfer massa dan panas ke arah radial diabaikan 

                                      FA   Z   

                                             

                                              Z       

                   Z + Z                                                   Elemen volume  :  /4. D2 . Z 

 

                                                          FA   Z+Z 

Min – Mout + Mgen - Mcons = Macc 
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Neraca Panas 

                         qA   Z   

                                             

                                                Z       

     Z + Z                                                    Elemen volum : /4. D2 . Z 

qA   Z+Z 

Basis : Entalpi semua unsur stabil pada suhu standar (TR) nilainya = nol. 

Rate of heat input – rate of heat output = rate of heat accumulation 

   Zii H.F   -       Cii T -TZ..D.Nt. U..H.F ZZ   =   0 

   

Z

Hi.FiHi.Fi ZZZ



  
   -    cTT.Nt.D..U      =    0 

jika :    Z   →   , maka : 

   Hi.Fi
dZ

d
  -   TcT.Nt.D..U    =  0 
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   Hi.Fi
dZ

d
  =   Hi.Fi

dZ

d
  =   









dZ

dHi
.Fi   +   









dZ

dFi
.Hi    = 

-   TcT.Nt.D..U   

 








dZ

dT
.

dT

dHi
.Fi  +   









dZ

dFi
.Hi   =  -  TcT.Nt.D..U   

Neraca panas pada pendingin dalam elemen volume reaktor : 

Basis : Entalpi pendingin pada suhu TR nilainya  =  nol.                 

Rate of heat input   –  rate of heat output   =   rate of heat accumulation 

  cTT  . Z .Nt  . D .  . UH Z    -   ZZH        =   0 

z

 H H zzZ



 
 =  -  cTT .Nt  . D .  . U   

Jika  :  Z     0  , maka : 

dZ

dH
   =   -  TcT .Nt  . D .  . U   

dZ

dTc
  .  

dTc

dH
   =    TcT .Nt  . D .  . U   

Dimana: 

         HR,T   =  panas reaksi pada suhu T, J/jam. 

U = koefisien transfer panas overall, J/jam/m2/oC 

D  = diameter dalam pipa, m. 

Nt = jumlah pipa 

X = konversi reaksi  

T = suhu reaksi pada reaktor, K. 

Tc = suhu pendingin pada reaktor, K. 

Z = panjang reaktor, m. 

Fi =    laju alir komponen i, kmol/jam 

 

5)     Menghitung Volume Reaktor 

Kemudian menghitung kinetika reaksi. Untuk reaksi irreversible dapat 

menggunakan rumus: 
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       (Levenspiel, 1999) 

Konstanta kecepatan reaksi dapat ditentukan berdasarkan teori tumbukan. Untuk 

tumbukan molekul A dengan molekul B. Dari hukum Maxwell mengenai 

distribusi energi molekul, fraksi tumbukan antara dua molekul adalah yang lebih 

besar dari E minimum adalah sebagai berikut  : 

)/(exp RTE  

Persamaan kecepatan reaksi : 

 

BABA
A

A CC
dtkltrmol

tumbukankecepa
CCk

dt

dN

v
r 










./

tan1
 

)/(exp
1000

RTE
N

Zr ABA   

Sehingga: 

 

BA

BA

bA CCRTE
MM

Tk
NBA

r )/exp(
11

8
10002

5,02







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
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
















 
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   A   =  








M
kTx

N
x

1
8

103

2   

Maka : 

k = 








M
kTx

N
x

1
8

103

2   x e-E/RT   (Smith, J.M. Hal. 52)

 

Untuk reaksi orde dua, maka laju reaksinya adalah: 

- r1 =  
dt

CdC BA .


   dimana  
ΘB =  

AO

BO

C

C
 

 

Volume reaktor: 
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 6) Residence Time dan Volume Feed Gas pada Tube 

Gas Hourly Space Velocity (GHSV) 

Residence time ( ) = 
 

    
 

Volume reaktor (V) =     
   

   
          ...(Fogler, hal. 85) 

      =     
   

            
      

 

      =     
   

                               
   

   

     
             

   

   

     

 

Dimana ,    M = CBo/CAo dan  N = CCo/CAo, maka: 

 V  =     
   

        
                   

         
 

 V  =      
   

        
                   

         

  
 

 

 Persamaan integral di atas sangat kompleks dan rumit untuk diselesaikan 

secara analitis, sehingga perhitungan volume reaktor dilakukan dengan cara 

lain yaitu menggunakan Gas Hourly Space Velocity (GHSV) yang terdapat 

pada patent utama. Berikut ini rumus mencari volume feed gas (VG) dengan 

memakai space time ( ) yang didapatkan dari ( ) = 
 

  
. 

7)   Perhitungan pada Desain Reaktor 

 Pada perhitungan desain reaktor, diperlukan berbagai macam ilmu teknik 

kimia, seperti termodinamika, perpindahan massa dan panas, kinetika reaksi 

dan katalis, sehingga reaktor yang akan didesain akan sangat cocok dengan 

kondisi operasi yang sedmemikian rupa dan memiliki nilai ekonomis, sehingga 

kebutuhan bahan bakar akan dapat diminimalkan. Dalam merancang reaktor, 

diperlukan data-data sebagai berikut: 
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i. Laju alir massa (W)   

ii. Densitas  ρ     

iii. Visk sitas  ƞ     

iv. Konduktivitas termal (k)  

v. Kapasitas panas (Cp)   

vi. Volumetric flowrate (Q) 

vii. Volume feed gas (VG)   

a) Menentukan Volume Katalis dan Berat Katalis 

Fraksi dari solid/katalis adalah: 

         ɛk  = 1 – Φ     

Volume reaktor pada tube (Vtr): 

       Vtr   =     VG / Φ 

        ɛk  = 
Vs

 V  
     

dimana Vk = Mk / ρk, Mk = massa solid, ρk =  massa jenis solid 

sehingga: 

          ɛk  = 
 k   ρk      

Vtr 
     

        Mk =  ɛk x ρk x Vtr  

Volume katalis (Vk) =  Vtr – VG 

 

b) Menentukan Diameter dan Panjang Tube Reaktor 

c) Menentukan Jumlah Tube dalam Reaktor 

Volume katalis (Vs) =  Vtr – VG 

Volume 1 tube  =      
  

 
 
 

      

Jumlah tube, NT  = 
  

  
 

Safety factor  = 10% 

Jumlah tube (NT)  = (100% + 10%)  x NT  

 

d) Menentukan Desain Shell pada Reaktor 

Pt    = 1,25 OD               ...(Coulson, hal. 646) 
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



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 3
.

24
SD



Clearance (C)  = ½ x OD 

Free area (Af)   = [0,5 . Pt . (Pt sin 60o)] –  
 

 
  D    

Luas triangular pitch (A) = ½ . Pt. (Pt. sin 60) 

Total free volume (Vf) = A   Nt   Lt 

Volume shell (Vs) = Vtr + Vf  

Area shell (As)  = 
t

s

L

V
 

Diameter Shell (Ds) =  
       

 
 

 

e) Menentukan Dimensi Reaktor 

Head reaktor berupa ellipsoidal  

Tinggi Head Reaktor (Hs) =  
 

 
    

Tinggi Reaktor Total (HR) = Lt + 2 Hs 

      

Volume Head Reaktor (VHR) = 2 x  

Volume Total Reaktor (VR) = Vs + VHR 

 

Berdasarkan data kondisi operasi di reaktor dan buku Peters,  

Diketahui: 

S =  working stress allowable  bahan Stainless Steel 304 

= 11.500 psia = 723,5714 bar    ...(Tabel 4, Peters, hal. 537) 

E =  welding  joint efficiency 

 =  0,85       ...(Tabel 4, Peters, hal. 537) 

Cc = 0,0011 m 

Tebal Dinding   = 
  

       
    

Outside Diameter  = Ds + 2t 
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f) Koefisien Perpindahan Panas pada Tube 

1) Laju alir cooling water   

2) Baffle spacing (lB)   

3) Cross flow (As)  = 
                

  
 

4) Mass velocity (Gs)    = 
                       

  
 

5) Densitas    

6) Linear velocity (us)     = 
  

 
 

7) Diameter equivalent (De)= 
   

  
                     

8) Viskositas    

9) Reynold Number     = 
       

 
 

10) Kapasitas panas   

11) Konduktivitas panas  

12) Prandtl Number      = 
      

  
 

13) ho        = 
                 

  
 

 

 

g) Menghitung Pressure Drop 

 Pada reaktor jenis fixed bed multi tube memiliki pressure drop 

yang lebih rendah dibandingkan dari jenis reaktor multibed. Dari buku 

Fogler, persamaan 4–22, diperoleh rumus yang digunakan untuk 

menghitung pressure drop adalah sebagai berikut: 

 
  

  
 = 

 

           
  
   

 
  

          

  
            

G  = 
  

              
  

Pout  = Pin + (-dP) 
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h) Tebal Jaket Reaktor 

Tebal jaket diperlukan untuk menjaga kondisi operasi di dalam 

reaktor agar tetap stabil, sehingga tekanan dan temperatur di dalam 

reaktor dapat dikendalikan sesuai dengan kondisi operasi yang 

diinginkan. Perhitungan pada desain tebal jaket reaktor yaitu: 

1) Flowrate cooling water   

2) Densitas cooling water  

3) Residence time  τ    

4) Tinggi Jaket (HL)  = Tinggi gas dalam reaktor 

5) Outside Diameter (OD)  

6) Volume cooling water=  
. m












 

7) Sehingga, tebal jaket pendingin : 

8) V  =  
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Tugas Khusus II 

ABSORBER DAN STRIPPER  

 

Nama : Sidiq Wijaya Kusuma 

NIM : 03031181419148 

 

10.2. Absorber dan Stripper 

10.2.1.  Pendahuluan 

   Gas absorption atau absorpsi gas merupakan operasi di mana campuran 

gas dikontakkan dengan liquid yang bertujuan untuk melarutkan satu atau lebih 

komponen gas sehingga terbentuk larutan gas dalam liquid. Pada operasi ini 

memerlukan perpindahan massa substansi dari aliran gas ke liquid. Ketika 

perpindahan massa terjadi dengan arah berlawanan, misalnya dari liquid ke gas, 

operasi ini disebut desorption atau stripping  (Redjeki, 2013). Contohnya benzen 

dan toluen dilepaskan dari oil absorpsi dengan mengontakkan larutan liquid dan 

steam. Uap akan masuk ke aliran gas dan dibawa keluar, kemudian oil absorpsi 

dapat digunakan lagi. 

a. Sistem Dua Komponen 

 Bila sejumlah gas tunggal dikontakkan dengan liquid yang tidak mudah 

menguap, yang akan larut sampai tercapai keadaan setimbang, konsentrasi yang 

dihasilkan dari gas terlarut dalam liquid disebut gas solubility pada temperatur 

dan tekanan yang ditentukan. Pada temperatur tetap, konsentrasi kelarutan akan 

bertambah dengan kenaikan tekanan. Pada umumnya kelarutan gas akan menurun 

jika temperatur dinaikkan. 

b. Sistem Multikomponen 

 Bila campuran gas dikontakkan dengan liquid pada kondisi tertentu, 

kelarutan setimbang gas akan tidak saling mempengaruhi. Kelarutan gas tersebut 

dinyatakan dalam tekanan parsiil dalam campuran gas. Bila campuran gas ada 

yang sukar larut, maka kelarutan gas ini tidak mempengaruhi kelarutan gas yang 

mudah larut. Pada beberapa komponen dalam campuran gas mudah larut dalam 
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liquid, kelarutan masing-masing gas tidak saling mempengaruhi karena sifat 

liquid, ini hanya terjadi pada larutan ideal.  

10.2.2. Jenis – Jenis Tower pada Absorber dan Stripper 

1) Tray Tower 

Tray tower merupakan tower silinder vertikal dimana liquid dan gas 

dikontakkan melalui stage – stage secara berlawanan. Liquid masuk melalui 

top kolom kemudian turun karena adanya gaya grafitasi. Pada saat ini liquid 

mengalir melalui tray – tray. Jumlah stage pada tower ditentukan dari material 

balance dan pertimbangan kesetimbangan, efisiensi stage dan jumlah tray 

sebenarnya ditentukan oleh desain mekanis dan kondisi operasi. Diameter 

tower tergantung pada jumlah liquid dan gas yang mengalir di dalam tower 

per unit waktu. 

a. Buble Cap Tray 

Tray ini telah digunakan selama 150 tahun, dimana fase gas naik melalui 

batang (riser) menuju bubble cap dan liquid ditekan untuk melewatkan gas 

melalui lubang – lubang didalam tutup (cap). Sebagai gelembung, gas 

didispersikan naik melalui liquid pada tray.  

 b. Sieve Tray 

Sieve tray hamper sama dengan bubble cap tray, tetapi sieve tray ini lebih 

murah. Tray ini berbentuk horizontal yang penuh dengan lubang – lubang 

yang dilalui liquid, gas naik melalui lubang – lubang itu kemudian 

didispersikan membentuk liquid dengan buih – buih yang turbulen. 

 c. Valve Tray 

Adalah tower dengan ukuran diameter besar (35 mm – 40 mm) lubang – 

lubang ditutup dengan tutup yang dapat digerakkan, dimana tutup ini akan 

naik jika flow rate bertambah, pada flow rate gas yang rendah tutup 

initerbuka kecil. Pada flow rate gas yang tinggi pressure drop rendah, 

tetapui tidak serendah sieve tray.  

 d.  Dual Flow Tray 

Adalah sieve tray yang tidak mempunyai down comer. Pada tray ini liquid 

secara kontinyu turun seperti hujan melalui lubang, oleh karena itu 
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effisiensinya rendah. Dual flow tray mempunyai kapasitas yang besar, 

diametrer besar > 8 ft tetapi effisiensi lebih rendah dari jenis tray lain. 

Tabel 10.1. Perbandingan Tray 

Tipe Sieve Tray Valve Tray Bubble Cap 

Tray 

Dual Flow 

Tray 

Kapasitas Tinggi Sangat tinggi Cukup tinggi Sangat tinggi 

Effisiensi Tinggi Tinggi Cukup tinggi Lebih tinggi 

Biaya Murah Tinggi 

20% >  sieve 

Tinggi 

2 -3 kali sieve 

Murah 

Pressure Sedang Tinggi Tinggi Rendah 

Drop Rendah - Relatif tinggi sedang 

Pemeliharaan Rendah Sedang Besar Rendah 

Fouling 25% Sedang 5% Sangat kecil 

Efek korosi - Rendah - - 

Pemasaran Sedang Rendah Rendah Cukup 

(Sumber: Redjeki, 2013) 

2) Packed Tower 

   Packed tower adalah kolom vertikal yang diisi dengan packing atau alat 

yang memperbesar luas permukaan, packed tower ini digunakan untuk 

mengontakkan liquid dan gas baik secara berlawanan (counter current flow) 

maupun searah (cocurent flow). Liquid didistribusikan kemudian turun melalui 

packed bed untuk dikontakkan dengan gas. 

 

Gambar 10.2. Packed Column 

(Sumber: Redjeki, 2013) 
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       Alat ini terdiri dari suatu kolom silinder atau tower yang dilengkapi dengan: 

gas inlet dan distributing space pada bagian bawah, liquid inlet dan distributor 

pada bagian atas, gas dan liquid outlet pada bagian atas dan bawah, supported 

mass of inert solid shapes yang disebut tower packing. Inlet liquid, yang 

merupakan pelarut murni atau dilute solution terlarut dalam pelarut, disebut weak 

liquor. Liquid yang mengandung gas mengalir ke bagian bawah tower, disebut 

strong liquor. Pada tipe packed column ini dibagian dalamnya terdapat packing, 

packing harus memiliki sifat-sifat (Redjeki, 2013), sebagai berikut: 

a) Menghasilkan luas interfasial antara liquid dan gas yang besar, luas daerah 

packing per unit volume dari jarak packed ap harus lebih besar tetapi tidak 

dalam ukuran mikroskopik. 

b) Secara kimia bersifat inert.  

c) Mempunyai susunan material yang kuat.  

d) Biaya rendah. 

e) Void volume, fraksi daerah yang kosong dalam packed bed harus luas. 

Struktur yang terdapat pada packed column dibagi menjadi tiga bagian yaitu: 

1) Bagian atas: Spray menyebar pelarut dan mengubah gas input menjadi 

cair. 

 2) Bagian tengah: Packing untuk memperluas permukaan sentuh sehingga 

mudah untuk diabsorbsi. 

3) Bagian bawah: Input gas sebagai tempat masuknya gas ke dalam column. 

 

Gambar 10.3. Bagian Packed Column 

(Sumber: Redjeki, 2013) 
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Keterangan : 

(a) input gas  (d) hasil absorbsi 

(b) gas keluaran (e) disperser (spray) 

(c) pelarut  (f)  packing 

Ada dua tipe packing yang dapat digunakan pada absorber dan stripper 

tipe packed column antara lain: 

   1) Random Packing 

 Packing ini disusun kedalam tower secara acak, material yang sering 

digunakan seperti batu, kerikil, atau gumpalan batu arang yang siap tersedia tetapi 

meskipun tidak mahal tetapi packing ini area permukaannya kecil dan sedikit 

aliran fluida. Random packing sering digunakan saat ini. 

Ada beberapa jenis random packing : 

a) Rasching Ring 

Pertama kali ditemukan oleh Dr. Rasching di Jerman 1907, packing yang 

paling tua, paling murah dan paling sering digunakan. Tinggi ring selalu 

sam dengan diameternya dan tebal dinding ditentukan oleh konstruksi 

materialnya. Ukuran rasching ring ¼ in – 2 in dan biasanya didalam tower 

tersusun secara acak. Rasching ring tersedia dengan bahan keramik dan 

logam. 

 

Gambar 10.4.  Rasching Ring 

(Sumber: Distantina, 1988) 

b) Lessing Ring 

Penambahan sekat pada bagian tengah dari rasching ring membentuk 

lessing ring untuk menambah luas permukaan. Lessing ring tersedia dalam 

bahan porselin dan logam. 

c) Berl saddle 

Tipe umum dari packing saddle. Daerah yang bebas gas sedikit dari pada 

rasching ring dan lessing ring, tetapi bentuk aerodinamisnya lebih baik, 
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pressure drop lebih rendah dan kapasitas lebih besar dari pada rasching 

ring dan lessing ring. Bahan yang sering digunakan adalah keramik atau 

porselin. 

 

  Gambar 10.5.  Berl Saddle 

(Sumber: Distantina, 1988) 

d) Intalox Saddle 

Bentuk berl saddle yang dimodifikasi menjadi intalox saddle, packing ini 

dapat mencegah terjadinya genangan liquid dan dapat menangkap 

gelembung gas. Factor ini menyebabkan kapasitas effisiensi lebih besar 

dan pressure drop lebih rendah dari pada berl saddle.  

 

Gambar 10.6. Intalox Saddle 

(Sumber: Distantina, 1988) 

e) Super Intalox 

Bagian dari intalox saddle yang rata dibentuk berlekuk-lekuk membentuk 

super intalox. Tipe ini mempunyai area yang lebih terbuka untuk uap naik, 

kapasitas dan effisiensinya lebih besar dibandingkan dengan intalox  

saddle. Super intalox tersedia dengan bahan keramik dan plastic.  

f) Pall Ring 

Pall ring yang dindingnya diberi lubang dan bagian dalamnya terdapat 

tutup seperti kipas dan memiliki kapasitas dan effisiensi yang lebih besar 

dan pressure drop yang lebih rendah dari pada jenis packing yang lain. 

Tersedia dalam bahan keramik, logam, dan plastic. 
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Gambar 10.7. Pall Ring 

(Sumber: Distantina, 1988) 

    2)       Regular Packing 

    Regular packing mempunyai beda tekanan gas yang rendah, 

kemungkinan flowrate fluidanya baik ,biasanya lebih mahal dari random packing. 

Stacked rasching ring secara ekonomi dalam prakteknya digunakan untuk area 

berukuran luas. Jenis packing lainnya seperti expended metal packing. Jenis wood 

grids yang tidak mahal dan lebih sering digunakan dimana volume kosongnya 

yang besar diperlukan.  

  Secara umum, semakin besar ukuran packing maka ukuran kolom yang 

digunakan harus disesuaikan. Ukuran packing kecil lebih mahal dari pada yang 

berukuran besar. Ukuran packing yang terlalu besar dikolom yang kecil dapat 

menyebabkan pendistribusian liquid yang jelek. Parameter pembanding mimilih 

packed column dibanding tray column, yaitu: 

a) Pressure drop gas 

 Packed tower mempunyai pressure drop yang lebih rendah dari pada tray 

tower. 

b) Liquid Hold-up 

 Packed tower memiliki liquid hold-up yang kecil, hal ini penting dimana 

liquid turun sesuai dengan tinggi temperature dan singkatnya waktu 

tinggal. 

c) Liquid / Gas Rasio 

 Apabila sangat rendah dapat digunakan tray tower, jika sangat tinggi 

dapat digunakan packed tower. 

d) Side Stream 

 Dapat dihilangkan dengan tray tower. 

e) Foaming system 

 Packed tower beroperasi sedikit gelembung gas.  

128 



 

f) Korosi 

 Packed tower paling sedikit terjadi korosi oleh karena itu lebih murah.  

g) Cleaning dan Biaya 

Jika tujuan utama operasi absorpsi untuk menghasilkan larutan 

spesifik maka zat terlarut dikhususkan dengan hasilnya. Jika tujuan 

utama untuk melepaskan komponen dari gas, beberapa pilihan mungkin 

dilakukan.  

Berikut sifat yang penting dalam menentukan pelarut untuk absorpsi 

(Samsudin, 2015): 

1) Kelarutan Gas 

Kelarutan gas yang tinggi, menambah laju absorpsi dan mengurangi 

jumlah solvent yang diperlukan. Secara umum, pelarut zat kimia di mana 

solute diabsorp akan menghasilkan kelarutan yang baik. Reaksi kimia 

solvent dengan solute akan menghasilkan kelarutan gas yang sangat besar, 

tetapi solvent digunakan lagi setelah direcover, reaksi harus reversible.  

2) Volatility  

Solvent seharusnya mempunyai tekanan uap yang rendah karena gas 

yang meninggalkan operasi absorpsi saturated dengan solvent. Jika liquid 

sedikit volatil dapat digunakan untuk merecover zat yang teruapkan.  

3) Corrosiveness  

Konstruksi material yang diperlukan pada peralatan jangan yang 

langka atau mahal. 

4) Cost 

Solvent seharusnya murah sehingga biaya bukan pada solvent saja, 

dan seharusnya mudah didapat.  

5) Viscosity  

Viskositas yang rendah dipersiapkan untuk laju absorpsi yang rendah, 

penurunan tekanan yang rendah pada pemompaan serta karakteristik 

perpindahan massa yang baik. 
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6) Miscellaneous  

Solvent jika mungkin seharusnya non-toxic, tidak mudah terbakar dan 

stabil serta mempunyai titik beku yang rendah.  

Persyaratan kontak antara liquid dan gas merupakan persyaratan yang 

paling sulit dicapai, terutama pada tower yang besar. Secara ideal, terdistribusi 

dari top packing, mengalir dalam bentuk film tipis dari seluruh permukaan 

packing turun ke bawah tower. Sebenarnya film tersebut, cenderung menebal pada 

beberapa tempat dan menipis di tempat lain, sehingga liquid itu mengumpul 

menjadi arus-arus kecil dan mengalir melalui lintas- lintas tertentu dalam packing. 

Lebih- lebih pada laju aliran rendah, sebagian besar permukaan mungkin kering 

atau sedikitnya diliputi oleh film stagnant liquid. Efek ini disebut sebagai 

chanelling dan merupakan penyebab utama dari unjuk kerja yang kurang 

memuaskan pada menara berukuran besar (Samsudin, 2015). 

       Pada packed column  yang berisi packing tertentu dan yang dialiri dengan 

aliran liquid tertentu, terdapat suatu batas atas bagian aliran gas. Kecepatan gas 

yang berhubungan dengan batas ini disebut flooding velocity. Besarnya dapat 

ditentukan dengan memeriksa hubungan antara penurunan tekanan melalui 

permukaaan  packing, dengan laju aliran gas atau dengan mengamati hold up 

liquid, serta dari penampilan visual packing tersebut. Diameter packing absorbtion 

tower bergantung pada jumlah gas dan liquid yang akan diproses, sifat-sifatnya  

serta ratio antara aliran satu dengan yang lainnya. Ketinggian tower, dan karena 

itu total volume packing, bergantung pada tingkat perubahan konsentrasi dan pada 

perpindahan massa per satuan volume packed. 

 Pada saat gas yang kaya diumpan ke absorption tower, maka temperatur 

dalam tower berubah secara menyolok dari bottom ke top. Panas absorpsi solute 

meningkatkan temperatur larutan, tetapi penguapan solvent cenderung 

menurunkan temperatur. Biasanya, semua pengaruh merupakan kenaikkan 

temperatur liquid, tetapi kadang-kadang temperatur bergerak menjadi maksimum 

pada bottom colom. Laju absorpsi bisa dinyatakan dalam empat cara yang berbeda 

(Samsudin, 2015),yaitu: 

1) Koefisien individual 
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2) Koefisien menyeluruh atas dasar fase gas atau liquid 

3) Koefisien Volumetrik 

4) Koefisien per satuan luas  

Pada kebanyakan perhitungan yang digunakan koefisien volumetrik, karena 

koefisien per satuan luas lebih sulit menentukannya dan juga karena tujuan 

perhitungan rancang ialah menentukan volume total instalasi penyerap.  

Perhitungan ukuran stripper dengan tipe packed column, satu faktor yang 

sangat penting adalah nilai koefisien transfer atau tinggi unit transfer. Sementara 

itu kecepatan aliran total gas dan cairan akan ditentukan oleh proses, hal ini 

penting untuk menentukan aliran yang cocok per unit area yang melalui column. 

Aliran gas dibatasi dengan tidak boleh melebihi kecepatan pemisahan, dan akan 

ada hasil drop jika kecepatan cairan sangat rendah. Hal ini sangat cocok untuk 

menguji pengaruh kecepatan aliran gas dan cairan pada koefisien transfer.  

Pada kenyataannya proses stripper juga dipengaruhi oleh beberapa 

variabel lain, seperti temperatur, tekanan dan diffusivity. Pada suatu stripper 

biasanya dilengkapi dengan suatu compressor atau pompa vakum yang berfungsi 

untuk mengalirkan gas atau udara sehingga aliran gas tersebut menyerap gas yang 

terdapat diliquid yang akan dipisahkan dari aliran gasnya. Terdapat 2 macam 

stripper (Samsudin, 2015), yaitu :  

   1) Stripper dengan Injeksi Steam    

Injeksi steam pada striper jenis ini bertujuan untuk menurunkan 

tekanan partial diatas permukaan cairan, sehingga fraksi ringan yang 

terikut ke dasar kolom stripper akan lebih mudah menguap dan kembali 

ke kolom fraksinasi.  

2) Stripper dengan Reboiler  

Pemanasan kembali pada bottom kolom stripper jenis ini bertujuan 

agar terjadinya penguapan. Uap dalam reboiler mempunyai Specific 

Gravity (SG) yang lebih rendah dari pada SG cairan di dasar stripper, 

cairan di dasar stripper akan mendorong uap kembali ke stripper dan 

seterusnya menguap kembali ke kolom fraksinasi. Stripper dengan 

reboiler ada dua macam:  
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       a)  Stripper dengan Dapur Reboiler   

Reboiler jenis ini banyak digunakan. Bentuknya seperti dapur 

yang berfungsi untuk memanaskan fluida cair dari dasar stripper yang 

masih banyak mengandung fraksi–fraksi ringan yang tidak dikehendaki. 

Dengan bantuan pompa cairan dilewatkan melalui dapur dan dipanaskan 

sampai suhu tertentu, sehingga fraksi ringan yang tidak dikehendaki 

didalam produk akan teruapkan melalui puncak stripper. Dengan 

menguapkan fraksi ringan maka produk dari dasar stripper flash pointnya 

akan naik. 

        b)  Stripper dengan Thermosiphon Reboiler   

Reboiler jenis ini berbentuk seperti alat penukar panas yang terdiri 

dari shell and tube dan banyak digunakan pada unit yang mempunyai 

produk dengan temperatur yang masih tinggi sehingga panasnya 

dimanfaatkan sebagai reboiler stripper. Prinsip kerja reboiler ini bekerja 

atas dasar perbedaan spesific gravity yaitu dengan adanya pemanasan dari 

media pemanas cairan yang ada pada dasar stripper. Cairan yang lebih 

panas mempunyai specific gravity lebih kecil, sehingga cairan pada dasar 

stripper mendesak cairan yang berbeda pada alat penukar panas kembali 

ke stripper, sehingga terjadi aliran pada alat penukar panas tersebut. 

Dengan adanya aliran tersebut, fraksi ringan yang masih terkandung 

didasar stripper akan naik dan menguap melalui puncak stripper. Dengan 

demikian produk yang diambil dari dasar stripper diharapkan sudah 

sesuai dengan spesifikasinya. 

10.2.3.  Bagian Packed Column 

   Absorber dan stripper dengan tipe packed column memiliki bagian- 

bagian(Samsudin, 2015), antara lain: 

 1)   Tower Shell 

  Tower shell ini dapat dibuat dari kayu, logam, ceramic, glass, dan 

plastik. Semua material ini ditentukan tergantung dari kondisi operasi.  
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 2)   Packing Support 

  Daerah yang terbuka pada bottom packing penting untuk membuat 

distribusi gas yang baik menuju packing, dengan konsekuensinya packing 

harus ditahan diatas area yang terbuka. Packing support ini tentu saja harus 

cukup kuat untuk menahan packing yang beratnya setinggi packing dan 

harus mempunyai area bebas untuk mengalirkan liquid dan gas dengan 

batasan minimum. 

 3)   Distributor Liquid 

  Peralatan distribusi liquid yang biasanya digunakan misalnya pipa 

berlubang biasanya untuk tower berukuran kecil, untuk tower berukuran 

besar (d > 1,2 m = 4 ft) distributornya digunakan weir through liquid 

distributor. 

 4)   Packing Restrainers 

  Digunakan untuk menahan packing dari top packed bed dimana 

dengan kecepatan gas tinggi akan terdorong ke atas. Untuk packing berat 

seperti ceramic, plate batang, restrainers diletakkan secara bebas pada top 

tower, sedangkan untuk packed ringan seperti plastic restrainers diletakkan 

menempel pada shell tower. 

 5)   Flooding dan Loading 

  Kondisi flooding pada random packing tergantung pada metode 

dari packing (basah atau kering) dan pemilihan packing. Absorber dan 

stripper di desain untuk pressure drop 200 – 400 N/m2 per meter tinggi 

packed. Pada tekanan atmospherik di desain 400 – 600  N/m2 per meter, 

dan kondisi pada keadaan vakum 8 - 80 N/m2 per meter, kecepatan 

flooding untuk regular packing lebih baik daripada untuk random packing. 

10.2.4.   Larutan Ideal 

    Fase liquid dapat dikatakan ideal, jika kita bisa menentukan 

kesetimbangan tekanan parsial dari gas dalam liquid. Ada  empat ciri-ciri larutan 

ideal, yaitu: 

1) Interaksi molekul zat terlarut diabaikan.  

2) Volume zat terlarut bervariasi secara linier dengan komposisi.  
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3) Tidak terjadi penyerapan maupun pelepasan panas dalam pencampuran.  

 4) Tekanan uap total larutan bervariasi secara linier dengan komposisi yang 

dinyatakan dalam fraksi mol. 

  Pada kenyataannya tidak ada larutan yang ideal. Keadaan ideal terjadi jika 

molekul memiliki ukuran, struktur, sifat kimia dan dalam organik adanya isomer 

yang sama. Menurut hukum Roult, ketika campuran gas berada dalam 

kesetimbangan dengan larutan ideal selalu diikuti dengan hukum gas ideal, 

tekanan parsial P* komponen A dalam larutan sama dengan tekanan uap produk P 

pada  temperatur yang sama dengan fraksi mol dalam larutan (x).  

 

10.2.5.   Contoh Perhitungan untuk Absorber dan Stripper 

 Langkah- langkah dalam menghitung design dari absorber antara lain yaitu: 

a. Tentukan data properties dari umpan yang akan masuk kedalam absorber 

baik yang berfase gas maupun liquid.  

b. Menentukan diameter dari tower dengan rumus yang terdapat dibuku 

Treyball. 

c. Menentukan hold up dari liquid yang ada didalam tower absorber.  

d. Menentukan interfacial area yang terjadi didalam tower absorber. 

e. Menentukan ruang kosong antar packing (Operating Void Space dalam 

Packing) 

f. Menentukan koefisien fase gas (FG), koefisien fase liquid (KL) dan koefisien 

volumetrik. 

g. Menentukan tinggi transfer unit dan number transfer of unit. 

h. Menentukan Tinggi Packing (Z),  Head Packing, dan Tinggi Absorber 

i. Menentukan nilai pressure drop yang terjadi didalam tower absorber.  

j. Menentukan tebal dari dinding tower absorber.  

Berikut ini adalah contoh perhitungannya: 

  Tipe  : Packed Tower 

  Gambar : 
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Data yang dipersiapkan untuk gas masuk antara lain: 

Laju alir massa, G` :  satuan  (kg/jam atau kg/s ) 

Viskositas, G :  satuan  (kg/ms ) 

Densitas, G :  satuan  (kg/m3) 

Difusivitas, DG :  satuan  (m2/s) 

BM rata-rata     :  satuan  (g/mol atau kg/kmol) 

Data yang dipersiapkan untuk liquid masuk antara lain:  

Laju alir massa, L` :  satuan  (kg/jam atau kg/s) 

Viskositas, L :  satuan  (kg/ms) 

Densitas, L :  satuan  (kg/m3) 

Difusivitas, DL :  satuan  (m2/s) 

BM rata-rata :  satuan  (g/mol atau kg/kmol) 

Surface tension :  satuan  (dyne/cm atau N/m) 

Dari Tabel 6.4 Mass Transfer Operations, Robert E Treybal,1980, diperoleh data 

pemilihan jenis packing yang dibutuhkan, sebagai contoh dipilih :  

 Jenis Packing = Ceramic Raschig Ring 

 Nominal size  = 2 in = 50 mm 
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Dari Tabel 6.3 diperoleh data karakteristik dari jenis random packing yang 

diinginkan,  sebagai contoh didapatkan data antara lain: 

 

Pada jenis random packing dengan Wall Thickness sebesar 6 mm diperoleh data 

dari tabel: 

                    Cf = 65 

                    CD = 135,6 

                      = 0,74 

                     ap = 92 m2/m3 = 28 ft2/ft3  

                    m = 31,52 

                     n = 0 

                     p = 0,481 

                    dS = 0,0725 m 

1) Menentukan Diameter Tower (Dt) 

Guna menentukan diameter tower absorber, diketahui berapa jumlah liquid 

yang masuk dan meninggalkan absorber dengan satuan kg/jam atau kg/s.  

Dari Grafik 6.34 Mass-Transfer Operations-Robert E Treybal : 

   

0,5

GL

G

'

'

ρρ

ρ

G

L












                     ...(Treybal, 1980, hal. 195) 
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Dengan menarik garis lurus nilai 

0,5

GL

G

'

'

ρρ

ρ

G

L












 ke garis pressure drop gas 

pada 400 (N/m2) per meter packed depth, maka didapatkan nilai ordinat 

dengan persamaan  
  cGLG

0,1

Lf

2

gρρρ

JμCG


 

 emudian menentukan nilai G’ dengan rumus dibawah ini 

         
 

0.5

0,1

Lf

cGLG

JμC

gρρρ0,078
G'











 
       ...(Treybal, 1980, hal. 201)     

   dimana, dimisalkan  J = 1 dan gc = 1 

               G’ = kg/m2s 

 Kemudian menentukan nilai dari Tower Cross Sectional Area, A 

skg/m 

kg/s 

G'

G
A

2
  

 =  m2  

Setelah mendapatkan data tower cross sectional area (A), kemudian dapat 

menentukan Diameter Tower (Dt) dengan rumus sebagai berikut: 

0,5

t
π

A4
D 








  =  m  Jari-jari, r =  m 

Grafik 6.34 flooding and pressure drop in random packed tower digambarkan 

seperti dibawah 
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2) Menentukan Hold up 

Guna mendesain sebuah kolom absorber maupun stripper, diperlukan untuk 

menentukan Hold up. Dimana sebelumnya dicari nilai 
LSc  dan GSc yang akan 

digunakan dalam mencari koefisien fase gas (FG) dan fase liquid (FL), rumus 

untuk fase liquid (
LSc ) antara lain: 

LL

L

L
Dρ

μ
Sc                                  ...(Treybal, 1980, hal. 205) 

Dimana rumus untuk fase gas  ( GSc ) antara lain: 

GG

G

G
Dρ

μ
Sc                       ...(Treybal, 1980, hal. 205) 

 emudian mencari nilai  L’ yang diper leh dari data pr perti umpan  ase liquid  

L’   = 
)(m area sectional cross tower 

(kg/s) liquid flowrate mass 
2

 

 = kg/m2s 

Dari Tabel 6.5, Treybal, diperoleh data liquid hold up didalam packed tower,  

sebagai contoh untuk L < 0,012,dan ds = 0,0725 m, maka didapat data: 
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Berdasarkan tabel 6.5 diatas, diperoleh rumus dalam menentukan hold up untuk 

jenis packing raschig ring antara lain: 

 a.   = 1,508 x ds0,376 

b.  
 1,21

s

4

LSW
d

102,47
Φ


  

c.
  

  
2

β6

LTW
ds

L'737,5102,09
Φ






 

  dimana  

  LOW = LTW - LSW     ... (Pers. 6.68, Treybal, 1980) 

d.  
 

0,262logL'0,1737

0,43

L

0,130,57

0,073

σ

1L'2,0240,84ρ

μL'975,7
H













  

 

e.  LO = LOW  x  H 

f.  
0,37

L

1,21

0,990,02

L
LS

ρds

σμ0,0486
Φ


  

dimana  
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Lt = LO + LS    ... (Pers. 6.69, Treybal, 1980) 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

3) Menentukan Interfacial Area 

Setelah memper leh nilai dari L’, selanjutnya dari  abel  .4,  reybal, 

diperoleh nilai dari m , n dan p. Sebagai contoh  m = 31,25 ;  n = 0 ;  p = 0,481  

 

Setelah mendapat data m kemudian disubtitusi ke rumus  
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aAW = m p

n

0,5

G

L'
ρ

G'808














 

 =  satuan (m2/m3)  , rumus Interfacial area seperti dibawah ini 

aA   = 
LOW

LO

AW
Φ

Φ
a                   ...(Pers. 6.73, Treybal, 1980) 

aA   =  satuan (m2/m3) 

 

4) Operating Void Space dalam Packing 

Langkah selanjutnya adalah menentukan operating void space antar packing, 

sebagai c nt h dimisalkan   adalah  ,74,  kemudian nilai ini disubtitusi ke 

persamaan dibawah ini dan nilai 
LTΦ  yang telah didapat sebelumnya. 

 LTLO Φεε                    ...(Pers. 6.71, Treybal, 1980) 

 

 

5) Koefisien Fase Gas, FG 

Langkah selanjutnya menentukan koefisien fase gas (F G) dengan persamaan 

rumus sebagai berikut: 

 
 

0,36

LOG

'2/3

CGG

ε1μ

G ds
1,195

G

SF












     ...(Pers. 6.70, Treybal, 1980) 

 Kemudian kita dapat mencari nilai dari G dengan persamaan 
BM

G'
G   

 Maka setelah itu semua nilai disubtitusikan kedalam rumus dan didapatkan 

                     FG = satuan (kmol/m2.s) 

 

6) Koefisien Fase Liquid, KL 

Langkah selanjutnya menentukan koefisien fase liquid (FL) dengan 

sebelumnya mencari nilai KL memakai persamaan rumus sebagai berikut: 

0,5

CL

0,45

LL

L S
μ

L'ds
25,1

D

dsK








      ...(Pers. 6.72, Treybal, 1980) 

 Dimana nilai  
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                   KL =  satuan (kmol/m2s) , kemudian mencari nilai C (solute 

concentration) dengan rumus 

 
BM

ρ
C L

     (solute concentration)

 

 FL = KL x C =  kmol/m2s          (mass transfer coefficient liquid) 

7) Koefisien Volumetrik 

Langkah selanjutnya menentukan koefisien volumetrik dengan rumus sebagai 

berikut: 

FG x aA =  satuan (kmol/m3s) 

FL x aA =  satuan  (kmol/m3s) 

8) Tinggi Transfer Unit, Htog 

Langkah selanjutnya menentukan tinggi transfer unit (Htog), sebelumnya 

diharuskan mencari nilai variabel berikut ini: 





AG

tg
aF

G
H   satuan (m)  

 AVGBM

L'
L 

     kemudian, subtitusikan nilai L pada persamaan berikut

 

)(
aF

L
H

AL

tl msatuan


  

 Sebagai contoh dimisalkan pada T = 40,5997 0C, Tekanan parsial senyawa 

CO2 adalah 1,9366 bar  dan Pt   bernilai 10,0691 bar, maka 

1923,0
10,0691

1,9366

P

P
m

t

  bar 

Setelah mendapatkan nilai dari variabel-variabel diatas, kemudian 

disubtitusikan kedalam persamaan tinggi transfer unit (Htog) dibawah ini 

A

 tl

tg

 tl

tgtog

H
H

L

HGm
HH       ...(Pers. 8.54, Treybal) 

togH satuan (m) 

 

Kemudian menentukan nilai dari Number of Transfer Unit, Ntog dengan 

persamaan: 
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 myy

yy
N

*

21
tog




  

dimana : 

y1 = Fraksi mol CO2 dalam fase gas pada bottom kolom  

y2 = Fraksi mol CO2 dalam fase gas pada top kolom   

x1 = Fraksi mol CO2 dalam fase liquid pada bottom kolom  

x2 = Fraksi mol CO2 dalam fase liquid pada top kolom  

y1
* = m . x1  

y2
* = m . x2      , persamaan Ntog dapat juga ditulis dengan persamaan berikut:  

   
 
  











































2

*

1

*

2

*

1

*

21
tog

yy

yy
ln

yyyy

yy
N

 

togN koefisien tidak bersatuan 

9) Tinggi Packing (Z),  Head Packing, dan Tinggi Absorber 

Langkah selanjutnya menentukan tinggi dari packing, head packing dan tinggi 

dari kolom absorber. Berikut ini adalah rumus persamaannya  

Z = Htog x Ntog 

= satuan (m)  

H =1/8 D 

 = satuan (m) 

Kemudian tinggi absorber dapat didapat dengan persamaan Habs =  Z  +  2H 

Habs = satuan (m) 

 

10)   Pressure Drop 

Langkah selanjutnya setelah mendapatkan tinggi absorber adalah menentukan 

pressure drop. Pertama untuk packing yang terbasahi dengan tinggi (z) dalam 

meter. Sebagai contoh dimisalkan z bernilai 4,9089 meter.  

P1 = P x Z 

       = 400 (N/m2)/m x 4,9089 m = 1.963,5431 N/m2  (untuk tiap m packing) 
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Kemudian menentukan 
2ΔP yang disebabkan tekanan vapor didalam absorber 

G

2

D
2

ρ

G'
C

z

ΔP
  

2ΔP  satuan (N/m2) 

Sehingga Total Pressure Drop ditentukan dengan persamaan: 

21 ΔPΔPΔP   

ΔP  satuan (N/m2) 

 

11) Tebal Dinding (t) 

Langkah selanjutnya menentukan tebal dinding absorber dengan persamaan 

sebagai berikut: 

C
0,6PES

r.P
t 


                ...(Tabel 4,hal. 537, Peters) 

Tekanan Design (P)  dimisalkan bernilai 10,0691 bar sama dengan 147,9755 psi 

Jari-jari  dimisalkan 0,9342 m 

Working stress yang diizinkan(S) dimisalkan 714,2857 bar  ..(hal. 538, Peters) 

Korosi yang diizinkan (C) dimisalkan  0,0004921 m    ..(Tabel 23.2, Peters) 

Efisiensi pengelasan (E)  dimisalkan  0,85      ..(hal. 638, Coulson) 

Setelah didapatkan data diatas, kemudian disubtitusikan kedalam persamaan 

 0,0004921
10,06910,60,85714,2857

0,9342. 10,0691
t     


  

 T  didapatkan t = 0,0160 m 

Kemudian setelah didapatkan tebal dinding, selanjutnya menentukan outside 

diameter dengan persamaan OD = 2 t + D  dengan  t = tebal dinding (m) dan 

D= diameter dalam absorber (m). 

Gambar kolom stripper digambarkan seperti dibawah ini 
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Perhitungan pada stripper memiliki sistematika yang sama dengan alat absorber 

sebelumnya. 
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