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HALAMAN REVISI 

A. Sebelum revisi 

Pertanyaan dari penguji 1: 

1. Heating Conveyor (HC-01), Heating Conveyor (HC-02), dan Cooling Conveyor (CV-01) 

diganti dengan listrik  dan ubah pada gambar PFD 

2. Konversi pakai yang mana? 95% atau 98%? 

3. Mempertimbangkan menggunakan alat Rotary Dryer untuk pengeringan  

B. Hasil Revisi 

1. Heating Conveyor (HC-01), Heating Conveyor (HC-02), dan Cooling Conveyor (CV-01) 

sudah diperbaiki terlampir pada perhitungan berikut. 

Menghitung power/ daya listrik yang dibutuhkan menggunakan persamaan berikut :  

(Badger pers 360, hal 627). 

➢ Heating Conveyor – 02  

Kapasitas Asam Salisilat = 488,68 kg/jam  

    = 1007,376 lb/jam 

Densitas  = 1440 kg/m3 

  = 89,95 lb/ft3 

 

 

Dimana :  

 

𝐻𝑝 =
4 × 1007,376 × 89,95 × 13, ,48

2000000
 

= 2,61 Hp 

= 1,95 kWh 

➢ Heating Conveyor – 01  
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Kapasitas Asam Salisilat = 94,92 kg/jam  

    = 209,24 lb/jam 

Densitas  = 3340 kg/m3 

  = 208,65 lb/ft3 

 

 

Dimana :  

 

𝐻𝑝 =
4 × 209,24 × 208,65 × 13,48

2000000
 

= 1,17 Hp 

= 0,87 kWh 

Dikarenakan perancangan Heating Conveyor sesuai dengan spesifikasi pasar dengan 

kapasitas alat terkecil, memerlukan power/daya yaitu 18 kWh. Maka sesuai dengan 

perhitungan diatas kebutuhan listrik heating conveyor masih dapat digunakan pada pabrik 

Aspirin.  

2. Konversi yang digunakan pada Pra-rancangan pabrik ini memakai 98%. Untuk perhitungan 

dapat dilihat pada lampiran L.2 

3. Dasar pemilihan alat rotary dryer dikarenakan kapasitas produk aspirin yang akan 

dikeringkan cukup besar yaitu sebesar 608 kg/jam. Pada rotary dryer dapat mengurangi 

kadar air dari 3,2 % dengan massa air 29,90 kg/jam setelah dikeringkan oleh rotary dryer 

menjadi 0,098 % dengan massa air 0,39 kg/jam. 

Tangerang Selatan, 04 September 2023 

Penguji 1, 
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HALAMAN REVISI 

A. Sebelum revisi   

Pertanyaan dari penguji 3 : 

1. Dijelaskan penurunan data sekunder 

2. Dijelaskan data yang di dapat dari patent dan jurnal 

3. Utilitas alat yang digunakan untuk penyediaan air bersih (cek Kembali fungsi) 

B. Hasil revisi 

1. Data yang digunakan untuk menentukan kapasitas pabrik menggunakan penurunan data 

sekunder dari produk analgesik yang terdapat 90% kandungan aspirin  

2. Berdasarkan dari data patent dan jurnal pendukung dapat dijelaskan pada tabel berikut. 

3. Alat utilitas penyediaan air dirancang berdasarkan dari sumber air yang digunakan untuk 

utilitas pabrik aspirin yang berasal dari air Sungai Brantas Jawa Timur. Adapun fungsi alat 

utilitas dapat dilihat pada bab 4 spesfikasi alat utilitas halaman 
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ABSTRAK 

Nama : 1. Vinska Rizka Sabilla /1141900006 

2. Sarah Zhafirah /1141900007 

Nama Pembimbing : Dr. Ir. Sri Handayani, MT, IPM 

Program Studi : Teknik Kimia 

Judul : PRA-RANCANGAN PABRIK KIMIA ASPIRIN DENGAN 

KAPASITAS 5000 TON/TAHUN 

Industri kimia merupakan industri yang memiliki banyak keterkaitan dengan industri 

lain, salah satunya industri farmasi. Aspirin dalam bidang farmasi dan kesehatan digunakan 

sebagai anti-inflammatory dan analgesic konsumsi aspirin terus meningkat setiap tahunnya 

Konsumsi Aspirin di Indonesia diproyeksikan mencapai 413 ton hingga tahun 2027. Oleh sebab 

itu untuk memenuhi kebutuhan dalam negeri yang terbilang cukup besar maka pabrik yang akan 

kami dirikan memiliki peluang yang besar,sehingga dapat pengurangan biaya impor, serta 

meningkatkan devisa negara melalui ekspor aspirin. Pabrik Aspirin yang akan dirancang 

memiliki kapasitas sebesar 5000 ton per tahun. Menggunakan bahan baku Asam Salisilat, 

Asetat Anhidrat dan Kalsium Oksida yang direaksikan dalam reaktor alir tangki berpengaduk 

(RATB) pada kondisi suhu dijaga 70 ℃ tekanan 1 atm dengan lama waktu reaksi 20 menit. 

Proses pembuatan aspirin dalam pabrik ini terdiri dari empat tahap utama yaitu, tahap penyiapan 

bahan baku, tahap sintesis, tahap pengeringan, dan tahap pengepakan. Produk reaksi 

mengandung sekitar 70% asam asetilsalisilat dan sekitar 30% kalsium asetat. Pabrik ini 

direncanakan berlokasi di daerah Kawasan Industi Gresik, Kecamatan Gresik, Provinsi Jawa 

Timur dengan waktu operasi selama 330 hari dalam 1 tahun. Pabrik ini memerlukan unit 

penunjang berupa air, listrik dan bahan bakar. Kebutuhan air berasal dari sungai meliputi 1,04 

m3/jam untuk start-up dan 0,956 m3/jam saat kontinyu. Kebutuhan listrik bersal dari PT PLN 

Gresik mencapai 8737,98 kWh/hari. Kebutuhan bahan bakar solar berasal dari PT Pertamina 

sebanyak 5,775 m3 /hari. Pabrik ini berbadan hukum perseroan terbatas (PT) dimana struktur 

organisasi yang dipakai adalah garis dan staff. Perusahaan ini dipimpin oleh seorang direktur 

utama dengan jumlah karyawan 118 orang. Berdasarkan perhitungan ekonomi diperoleh :  

1. Total Capital Investment = Rp 525.877.898.408,02  

2. Pinjaman bank = Rp 194.357.794.767,85 

Suku bunga = 10,00%  
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Periode pinjaman = 10 tahun  

3.  Break Even Point tahun pertama = 50,20 %  

4.  Minimum Payment Periode = 5 Tahun 1 Bulan 14 Hari  

5. Internal Rate of Return = 28,75%, lebih besar dari bunga bank 

 6. NCFPV pada bunga bank 10% = Bernilai Positif  

Dari hasil Analisa ekonomi diperoleh Break Event Point (BEP) tahun pertama sebesar 

50,20%, dengan Minimum Payment Periode (MPP) sebesar 5 tahun 1 bulan 14 hari, Internal 

Rate of Return (IRR) 28,75% lebih besar dari bunga bank. Maka, didapat nilat Net Cash flow 

Present Value (NCFPV) pada bunga 10% bernilai positif yaitu,  Rp  826.883.230.915,04. 

Berdasarkan hasil Analisa ekonomi yang dihitung, dapat disimpulkan bahwa pabrik 

Aspirin PT. Gemilang Jaya layak untuk didirikan (Feasible) 
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ABSTRACT 

Nama : 1. Vinska Rizka Sabilla /1141900006 

2. Sarah Zhafirah /1141900007 

Nama Pembimbing : Dr. Ir. Sri Handayani, MT, IPM 

Program Studi : Chemical Engineering 

Judul : PRA-RANCANGAN PABRIK KIMIA ASPIRIN DENGAN 

KAPASITAS 5000 TON/TAHUN 

 

The chemical industry is an industry that has many links with other industries, one of 

which is the pharmaceutical industry. Aspirin in the pharmaceutical and health sectors is used 

as an anti-inflammatory and analgesic aspirin consumption continues to increase every year 

Aspirin consumption in Indonesia is projected to reach 413 tons until 2027. Therefore, to meet 

domestic needs that are quite large, the factory that we will establish has great opportunities,so 

that it can reduce import costs, and increase the country's foreign exchange through aspirin 

exports. The Aspirin plant to be designed has a capacity of 5000 tons per year. Using raw 

materials of salicylic acid, acetic anhydrous and calcium oxide are reacted in the reactor flow 

stirred tank (RATB) at a temperature of 70 ℃ maintained pressure of 1 atm with a long reaction 

time of 20 minutes. The process of making aspirin in this factory consists of four main stages, 

namely, the preparation of raw materials, the synthesis stage, the drying stage, and the packing 

stage. The reaction product contains about 70% acetylsalicylic acid and about 30% calcium 

acetate. The plant is planned to be located in the Gresik Industrial Area, Gresik District, East 

Java province with an operating time of 330 days in 1 year. This plant requires support units in 

the form of water, electricity and fuel. The water demand from the river covers 1,04 m3/hour 

for start-up and 0,956 m3 / hour when continuous. Electricity demand from PT PLN Gresik 

reaches 8737,98 kWh / day. The need for diesel fuel comes from PT Pertamina as much as 

5,775 m3 /day. This factory is a legal entity limited liability company (PT) where the 

organizational structure used is the line and staff. The company is headed by a president director 

with 118 employees. Based on economic calculations obtained :  

1. Total Capital Investment = Rp 525.877.898.408,02  
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2.  Bank loan   = Rp 194.357.794.767,85 

     Interest rate = 10.00%  

     Loan period  = 10 years  

3. First year Break Even point = 50,20 %  

4. Minimum Payment Period = 5 Years 1 Month 14 Days  

5. Internal Rate of Return = 28,75%, greater than bank interest 

 6. NCFPV at 10% bank interest = positive value  

From the results of economic analysis obtained Break Event Point (BEP) the first year of 

50,20%, with a Minimum Payment period (MPP) of 5 years 1 month 14 days, the Internal Rate 

of Return (IRR) 28,75% greater than bank interest. So, nilat Net Cash flow Present Value 

(NCFPV) obtained at 10% interest is positive at Rp 826.883.230.915,04 based on the results of 

economic analysis calculated, it can be concluded that the Aspirin factory PT. Jayden Jaymes 

deserves to be punished (Feasible) 
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Institut Teknologi Indonesia 

BAB 1  

PENDAHULUAN  

1.1 Latar Belakang  

Di Indonesia dengan perkembangan zaman yang semakin maju, bidang industri terus di 

dirikan seperti, industri kimia. Industri kimia di Indonesia merupakan salah satu industri yang 

sering mengalami perkembangan yang signifkan. Perkembangan industri kimia berkaitan 

dengan industri farmasi. Menurut kementerian perindustrian Indonesia saat ini, Indonesia untuk 

memenuhi kebutuhan bahan baku  obat-obatan farmasi masih mengimpor dari luar negeri.  

Salah satu upaya untuk kemajuan industri farmasi di Indonesia serta mengurangi devisa 

negara yaitu dengan mendirikan pabrik farmasi yang berintegritas mulai dari pembuatan bahan 

baku sampai dengan pemasarannya. Berdasarkan dari penemuan Handal Vega 2001, asam asetil 

salisilat (aspirin) merupakan bahan baku obat yang sering digunakan dalam industri farmasi 

yang paling sukses di dunia, secara medis aspirin dapat digunakan sebagai analgesic 

(penenang), dan anti-inflammatory aplikasi tersebut terus berlangsung sampai saat ini. 

Penemuan terbaru juga menjelaskan bahwa aspirin dapat mengurangi kemungkinan penyakit 

stroke, serangan jantung dan komplikasi yang terjadi setelah insiden kardiovaskular 

(US20090005592A1 Aspirin 2009, n.d.) 

Produksi aspirin saat ini hanya terdapat di satu industri, yaitu di PT. Bayer Indonesia. 

Namun bahan baku pembuatan aspirin masih mengimpor dari luar negeri untuk dapat 

memenuhi banyaknya kebutuhan dalam negeri. Dikarenakan kebutuhan dalam negeri masih 

terbilang besar maka pabrik yang akan kami memiliki peluang yang besar untuk didirikan di 

dalam negeri. Untuk memenuhi kebutuhan tersebut, Indonesia mengimpor aspirin dalam jumlah 

yang relatif besar dari beberapa negara seperti Jepang, Spanyol dan Polandia. Adanya faktor-

faktor tersebut  sangat dimungkinkan jika pabrik aspirin didirikan di Indonesia. Ketersediaan 

teknologi yang memadai dan sumber daya manusia yang mendukung dapat dipertimbangkan 

untuk mendirikan pabrik aspirin. Dengan demikian, Indonesia tidak perlu mengimpor aspirin 

dari negara lain untuk memenuhi kebutuhannya. Sedangkan, jika pabrik aspirin sudah memiliki 

kemajuan yang sangat pesat di Indonesia, maka Indonesia dapat mengekspor Aspirin ke luar 

negeri dan dapat menjadi sumber devisa negara. Pembangunan pabrik asprin ini cukup 

menguntungkan untuk sektor ekonomi industri farmasi.  
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1.2 Data Analisis Pasar  

Analisa pasar yang dijelaskan untuk mendapatkan kapasitas produksi suatu pabrik akan 

mempengaruhi perhitungan teknis maupun ekonomis dalam perancangan pabrik. Penentuan 

kapasitas perancangan pabrik terdapat faktor – faktor yang harus dipertimbangkan yaitu dengan 

berbagai aspek seperti, impor, ekspor,produksi dan konsumsi. Metode yang digunakan pada pra 

rancangan pabrik aspirin ini yaitu, mnggunakan metode rata-rata pertumbuhan. 

1.2.1 Data Produksi  

Perusahaan yang memproduksi aspirin di Indonesia adalah PT Bayer Indonesia. PT 

Bayer Indonesia merupakan satu-satunya perusahaan yang memproduksi aspirin di Indonesia 

sebesar 2000 ton/tahun, oleh sebab itu data produksi aspirin PT Bayer Indonesia, digunakan 

sebagai dasar analisis kebutuhan produk aspirin dan juga terhadap impor sebagai pemenuh 

kebutuhan aspirin di Indonesia maupun negara tetangga Indonesia. 

1.2.2 Data Konsumsi  

Data konsumsi yang digunakan menggunakan data sekunder dari data turunan asprin 

(analgesik) dengan kandungan 90%. 

Tabel 1. 1 Data Konsumsi aspirin di Indonesia 

Tahun 

Jumlah 

konsumsi 

(ton) Pertumbuhan (%) 

2018 343,4 - 

2019 342,5 -0,262085032 

2020 345,5 0,875912409 

2021 364,7 5,557163531 

2022 376 3,153276666 

Sumber : Badan Pusat Stastik (2023) 

 

Tabel 1. 2 Proyeksi Jumlah Konsumsi Proyeksi Jumlah Konsumsi Aspirin di Indonesia 

Tahun Proyeksi Jumlah Konsumsi (ton) 

2023 383 

2024 390 

2025 398 

2026 405 

2027 413 
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Hasil proyeksi data konsumsi pada tahun 2027 yaitu sebesar 413 Ton/Tahun. 

1.2.3 Data Impor  

Kebutuhan aspirin di Indonesia mengalami kenaikan dan penurunan disetiap tahunnya. 

Berdasarkan data dari Badan Pusat Stastik 2023 diperoleh data impor aspirin di Indonesia yang 

ditunjukan pada table 1.3 

Tabel 1. 3 Data Impor di Indonesia 

Tahun Jumlah Impor (ton) 

Pertumbuhan 

(%) 

2018 227,826 - 

2019 259,668 13,97645572 

2020 389,322 49,93068072 

2021 344,144 -11,60427615 

2022 398,826 15,88927891 

Sumber : Badan Pusat Stastik (2023) 

Tabel 1. 4 Proyeksi Jumlah ImporProyeksi Jumlah Impor Aspirin di Indonesia, 

Tahun 

Proyeksi Jumlah Impor 

(ton) 

2023 453,21 

2024 515,03 

2025 585,27 

2026 665,09 

2027 755,80 

Hasil proyeksi data impor  pada tahun 2027 yaitu sebesar 755,80 Ton/Tahun. 

1.2.4 Data Ekspor  

Berdasarkan Badan Pusat Stastik tahun 2023 diperoleh data ekspor ditunjukan pada 

tabel 1.5. 

Tabel 1. 5 Data Ekspor Aspirin di Indonesia 

Tahun Jumlah Ekspor (ton) 

Pertumbuhan 

(%) 

2018 959,178 - 

2019 795,699 -17,04365613 

2020 945,6 18,83890768 

2021 1006,745 6,466264805 

2022 2546,649 152,9586936 

Sumber : Badan Pusat Stastik (2023) 
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Tabel 1. 6 Proyeksi Jumlah Ekspor Aspirin di  Indonesia, 

Tahun 

Proyeksi Jumlah ekspor 

(ton) 

2023 3367,79 

2024 4453,70 

2025 5889,75 

2026 7788,85 

2027 10300,29 

Hasil proyeksi data ekspor   pada tahun 2027 yaitu sebesar 10300,29 Ton/Tahun. 

1.3 Penentuan Kapasitas Pabrik  

Untuk menentukan nilai produk, sangat penting untuk mengetahui kondisi jual beli 

permintaan barang di pasar. Peningkatan atau penurunan nilai penawaran dan permintaan ini 

mempengaruhi penjualan produk. Hal ini juga mempengaruhi keuntungan yang diterima oleh 

pabrik. Berdasarkan data konsumsi, impor, ekspor dan produksi aspirin yang diterima, dapat 

disimpulkan bahwa perkiraan nilai produksi dapat digunakan untuk perbandingan ketika 

menentukan data analisis pasar untuk tahun pendirian pabrik. Tabel 1.7 memperlihatkan 

peluang pasar yang diperoleh dari data selisih penawaran dan permintaan berdasarkan tahun 

berdirinya pabrik yaitu 2027. 

Tabel 1. 7 Selisih antara Penawaran dan Permintaan pada Tahun Pendirian Pabrik 

 Penawaran (ton) Permintaan (ton) 

 Produksi 2000 Konsumsi 413 

 Impor 755,80 Ekspor 10300,29 

Total 2755,80 10.713 

Selisih 7.957 

Berdsarkan tabel 1.7 selisih antara penawaran dan permintaan aspirin diketahui bahwa pada 

tahun 2027 permintaan aspirin di Indonesia lebih besar dibandingkan dari penawaran. Hal 

tersebut menunjukan bahwa pada tahun 2027 masih ada peluang untuk mendirikan pabrik 

aspirin di Indonesia. Produksi aspirin di dunia dapat dilihat pada tabel 1.8  
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Tabel 1. 8 Kapasitas Ekonomis Pabrik Pabrik Aspirin di Dunia 

No. Perusahaan Negara Kapasitas Produksi (ton) 

1. Arab Factory Arab Saudi 1200 

2. China Production China 3500 

3. Bayer Factory at Lada USA 6000 

4. 

JQC (Huayin) Pharmaceutical Co., 

Ltd China 8500 

5. Bayer Germany 12000 

 

Dapat dilihat pada tabel 1.8, dari tabel tersebut menunjukan bahwa kapasitas terkecil 

untuk pabrik aspirin terdapat pada nilai kapasitas sebesar 1.200 ton/tahun. Dengan 

menggunakan hasil analisis penawaran dan permintaan serta informasi kapasitas produksi 

terkecil di dunia, maka kapasitas minimum pabrik aspirin yaitu sebesar 1.200 ton/tahun, 

sedangkan kapasitas maksimum mencapai 7.957 ton/tahun. Dengan mempertimbangkan 

produksi aspirin di Indonesia hanya 2000 ton/tahun, dikarenakan industri aspirin merupakan 

industri satu-satunya yang berdiri di Indonesia sehingga, untuk memenuhi 62,83 %  kebutuhan 

aspirin dan mengurangi jumlah impor di Indonesia pada tahun 2027. Maka kapasitas produksi 

aspirin pada pabrik ini yaitu sebesar 5.000 ton/tahun. 

1.4 Penentuan Lokasi  

Penentuan lokasi pabrik merupakan salah satu hal terpenting dalam mendirikan suatu 

pabrik. Penentuan lokasi untuk pabrik aspirin harus tepat berdasarkan perhitungan biaya 

produksi dan distribusi yang minimal serta pertimbangan sosiologi dan budaya masyarakat di 

sekitar pabrik. Oleh sebab itu, pabrik sabun aspirin direncanakan akan didirikan di daerah 

Kawasan Industri Gresik, Jawa timur di Kecamatan gresik. Lokasi ini akan dipilih karena 

terdapat pelabuhan untuk keperluan bongkar muat bahan baku. Sehingga transportasi 

pengiriman dapat menggunakan jalur laut yang terjangkau secara ekonomis dan jalur pelayaran 

Jawa Timur dilalui oleh pelayaran antara Asia dan Australia. Berikut merupakan peta lokasi 

pabrik yang ditunjukkan pada gambar 1.1 
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Gambar 1. 1 Peta Lokasi Pabrik 

Lokasi ini dipilih berdasarkan 8 faktor diantaranya: 

1.4.1 Pasokan Bahan Baku 

Ketersediaan bahan baku merupakan hal yang terpenting dalam pemilihan lokasi untuk 

mendirikan pabrik. Bahan Baku Utama aspirin yaitu, kalsium oksida terdapat di PT. Giri Mulia  

yang berada di Gresik, Jawa Timur sedangkan asam salisilat di PT. Guangzhou Zio Chemical 

Co., Ltd, dan asetat anhidrat terdapat di PT. Changsheng Chemical Co. Ltd, diperoleh dari 

impor Cina, dimana lokasi Kawasan industri tidak jauh jaraknya dari pelabuhan sehingga dapat 

mempermudah proses eskpor dan impor.  

1.4.2 Lokasi berkenaan dengan pasar 

Indonesia adalah negara industri yang terus berkembang dengan pesat. Hal ini 

menjadikan Indonesia sebagai pasar yang baik bagi Aspirin. Produk aspirin akan dipasarkan 

didalam negeri. Oleh karena itu, Kabupaten Gresik, Jawa Timur sangat cocok karena dekat 

dengan Pelabuhan sehingga memudahkan distribusi produk antar pulau baik melalui jalan darat 

maupun laut. Hal ini menjadikan Indonesia sebagai pasar yang baik bagi Aspirin. Aspirin yang 

dihasilkan dapat dipasarkan untuk industri-industri kosmetik, dan farmasi.  

1.4.3 Fasilitas Transportasi 

Gresik merupakan daerah yang sangat strategis dalam hal transportasi karena dekat 

dengan Surabaya yang merupakan pusat pemerintahan Provinsi Jawa Timur. Gresik juga 

berdekatan dengan pelabuhan laut, bandara, serta sarana transportasi darat yang terhubung 
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dengan baik ke berbagai daerah di Jawa Timur. Dengan tersedianya sarana baik darat maupun 

laut maka diharapkan kelancaran kegiatan proses produksi, serta kelancaran pemasaran 

1.4.4 Ketersediaan tenaga kerja 

Tenaga kerja pada pabrik sabun kertas ini didapat dari masyarakat lokal sekitar daerah 

juga masyarakat luar. Tenaga kerja juga merupakan hal yang cukup penting untuk menunjang 

kelancaran proses produks Tenaga kerja ini meliputi tenaga kerja terdidik, terampil, dan tenaga 

kerja kasar. 

1.4.5 Ketersediaan utilitas 

Kebutuhan sarana prasarana baik berupa air untuk konsumsi pabrik, sanitasi pekerja, 

listrik, bahan bakar dan sarana lainnya perlu diperhatikan agar produksi dapat berjalan dengan 

baik. Salah satu kawasan industri berskala besar (PT. Petrokimia Gresik), Gresik telah 

mempunyai sarana-sarana pendukung yang memadai. 

1.4.6 Ketersediaan Tanah 

Kawasan industri Kabupaten Gresik letaknya jauh dari pemukiman warga sehingga 

tidak mengganggu kenyamanan warga. Gresik memiliki kemungkinan untuk perluasan pabrik 

karena belum terlalu banyak pabrik berdiri disana sebagai kawasan industri.. Tanah kering 

dipilih agar bangunan pabrik tetap stabil. Kondisi pabrik atau lokasi lapangan, pengairan yang 

baik dan pengelolaan limbah yang baik juga harus diperhatikan. 

1.4.7 Dampak Lingkungan 

Lokasi didirikan di Kawasan industri dan mengenai kebijakan terhadap lingkungan 

sudah diatur dalam peraturan daerah dari pemerintahan Kabupaten Gresik yang dimana, 

keberadaan pabrik tidak boleh mencemari lingkungan di sekitarnya. 

1.4.8 Iklim 

Iklim di daerah Kabupaten Gresik sangat berpotensi untuk mendirikan suatu pabrik. 
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BAB 2 

TEKNOLOGI PROSES 

2.1 Teknologi yang Tersedia 

Proses pembuatan asam asetil salisilat (aspirin) dapat dilakukan dengan beberapa 

metode, antara lain : 

2.1.1 US Patent US6278014B1 dan Jurnal Prarancangan Pabrik Aspirin dengan Proses 

Sintesis Asam Salisilat, Asetat Anhidrat, dan Kalsium Oksida Kapasitas 2000 ton/tahun  

Mengacu pada US patent US6278914B, memberikan metode untuk sintesis asam asetil 

salisilat yang terdiri dari pencampuran anhidrida asetat dan asam salisilat dengan acuan 

stoikiometri dengan tambahan kalsium dioksida atau seng dioksida sebagai pendukung, Pada 

penggunaan CaO hasil asam asetil salisilat tidak kurang dari 98-99 %, sisanya merupakan asam 

salisilat bebas.dimana reaksi yang terjadi pada proses pembentukan aspirin ini yaitu secara 

eksotermis. Pelarut yang digunakan yaitu asam asetat yang dipanaskan hingga 90°C kemudian 

didinginkan sampai 20°C. Suhu proses dalam reactor yaitu 98°C selama 2-3 jam, menggunakan 

reaktor alir berpengaduk atau reaktor CSTR kemudian larutan dipompa ke filter dan 

didinginkan hingga 0°C untuk membantu proses kristalisasi produk. Asetat anhidrid dan asam 

salisilat digunakan dalam proporsi stoikiometri yang tepat sehingga dapat diperoleh pada skala 

uji coba industri. Produk reaksi menghasilkan 70 % aspirin dan sekitar 30 % Ca atau Zn asetat 

yang terbentuk. Dengan menggunakan metode ini memiliki banyak keuntungan diantaranya 

tidak diperlukannya rekristalisasi untuk pembuatan tablet, biaya relative rendah, tidak 

diperlukannya pemanas internal, tidak mencemari lingkungan serta tidak memerlukan waktu 

yang lama.produk reaksi akhir tanpa proses distilasi atau pemurnian dari asam asetil salisilat 

dan kalsium asetat atau seng asetat kurang dari 2% berasal dari pemanasan CaO dan ZnO 

melalui kalsinasi sehingga kemungkinan timbul pengotor. 

Mengacu pada (Novelia, dkk 2020) yang merupakan jurnal pendukung patent 

US6278914B1, dimana metode pembuatan aspirin terdiri dari empat tahap utama yaitu, 

persiapan bahan baku, tahap sintesis, tahap pengeringan, dan tahap pengepakan. Bahan baku 

yang digunakan yaitu asam salisilat, asetat anhidrat, dan kalsium oksida yang direaksikan dalam 

reaktor tangki berpengaduk (RATB) dengan kondisi operasi tekanan 1 atm dan suhu 70°C 

waktu reaksi 20 menit serta konversi 95-99%. Ada beberapa kondisi proses pada patent 
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US6278914B yang tidak dijelaskan maka dari itu jurnal ini dapat melengkapi kondisi proses 

untuk menjalankan prarancangan pabrik pembuatan asam asetilsalisilat atau aspirin.  

Mengacu pada K-patens PR-23 yang merupakan paten pendukung untuk patent 

US627891B1 dimana pada paten tersebut menjelaskan lebih rinci dan detail terkait alat-alat 

untuk proses sintesis aspirin atau asam asetilsalisilat.  

2.1.2 US Patent 2,987,539 

Pada patent ini menjelaskan metode untuk mensisntesis asam asetil salisilat 

menggunakan zat kuat. Proses ini menjelaskan untuk menghasilkan produk dengan kemurnian 

tinggi dan hasil yang mendekati teoritis atau sempurna dengan adanya proses rekristalisasi yang 

berulang menggunakan distilasi. Dimana hasil kemurnian produk atau yield yang didapat yaitu 

93%. Suhu proses yang diatur yaitu 85°C dengan tekanan 1,01325 bar dengan waktu 

pencampuran reaksi 1,5 jam dan konversinya yaitu 90% dalam reaktor. Pada proses 

rekristalissasi larutan induk yang banyak mengandung anhidrat asetat digabungkan dan dibagi 

30-70% kemudian kembali di umpankan ke reaktor kedua. Hasil tersebut di dispersi dibawah 

tekanan rendah untuk mendapatkan residu yang dapat dikonversi dan diasamkan dengan asam 

sulfat sehingga asam asetat dapat dipulihkan kembaliuntuk mencuci cake di filter.  

2.2 Seleksi Proses 

Proses yang digunakan pada pra-rancangan pabrik ini yaitu dengan beberapa metode, 

yang masing-masing memiliki kelebihan dan kekurangan masing-masing. Proses pendirian 

pabrik ini berdasarkan dari modifikasi referensi US Patent US6278014B1 dan Jurnal Jurnal 

Prarancangan Pabrik Aspirin dengan Proses Sintesis Asam Salisilat, Asetat Anhidrat, dan 

Kalsium Oksida Kapasitas 2000 ton/tahun, dimana menggunakan bahan baku asetat anhidrat, 

asam salisilat. Proses tersebut dipilih berdasarkan dari parameter pembanding, seperti efisiensi 

proses, keamanan teknologi, dan efisiensi biaya. 

2.2.1 Efisiensi Proses 

 Tingkat efisiensi suatu proses dinilai dari beberapa faktor diantaranya adalah 

teknologi kemudahan operasi. Proses produksi aspirin yang akan didirikan ini adalah proses 

menggunakan alat yang lebih sederhana dan juga sitsem operasi yang mudah serta bahan baku 

yang digunakan mudah di dapatkan. 
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2.2.2 Keamanan Teknologi 

Suatu sistem dan metode yang menggunakan temperature yang rendah 60-70 ° C dan 

tekanan 1 atm. Serta bahan baku non polutan terhadap lingkungan karena tidak 

menghasilkan residu asam maupun pelarut organic sedangkan pada US2,987,539 

menggunakan temperatur 85° C dan menggunakan pelarut asam sulfat yang dapat 

menyebabkan residu asam dan polutan terhadap lingkungan sekitar pabrik. 

2.2.3 Biaya 

Dari segi biaya pada US6278014B1 proses ini tidak perlu alat tambahan seperti menara 

distilasi karena tidak menggunakan proses rekristalisasi produk akhir yaitu campuran aspirin 

dan ekspien sehingga produk dapat langsung dikemas menjadi tablet. Temperatur yang 

digunakan relative rendah sehingga dapat menekan biaya utilitas. Sedangkan pada US2,987,539 

memerlukan alat tambahan seperti menara distilasi dan menggunakan temperatur lebih tinggi 

dibandingkan US6278014B1 sehingga dapat menambah biaya alat proses. 

 
Tabel 2. 1 Seleksi Proses 

Jenis 

Perbandingan 

 US Patent US6278014B1 

(2001) dan Jurnal 

US Patent 2,987,539  

(1961) 

Kondisi Operasi 

Reaktor 

• Reaktor RATB 

P = 1,013 bar 

T = 60 – 70 C 

• Reaktor  

P = 1,013 bar  

T = 85 C 

Bahan Baku 

• Asam salisilat, asetat 

anhidrat, dan kalsium 

oksida 

• Asam  salisilat, 

asetat anhidrat, 

dan asam sulfat 

Reaksi  • Eksotermis • Eksotermis 

Konversi  98 % 90 % 

Yield  98%  93 % 

Fasa Padat – Cair Padat - Cair 

Waktu Reaksi 20 menit 1,5 jam 
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BAB 3  

RANCANGAN PROSES 

3.1 Uraian Proses  

Proses produksi aspirin yang akan didirikan berdasarkan dari US patent US6278914B1 

dan sumber pendukung lain, yaitu jurnal Prarancangan Pabrik Aspirin. Tahapan utama pada 

proses pembuatan aspirin yaitu dengan menyiapkan kalsium oksida serta memanaskan asam 

salisilat dalam heating conveyor dan asetat andhidrat dalam heater sampai suhu 70℃. Kemudian  

direaksikan ke dalam reaktor berpengaduk untuk proses sintesis dengan suhu 70℃ selama 20 

menit sehingga terbentuk slurry. Keluaran slurry yang terdiri dari asam salisilat, asetat anhidrat, 

kalsium oksida, kalsium asetat, asam asetil salisilat dan air kemudian diumpankan kedalam 

rotary vacum filter untuk dicuci dengan solvent (asam asetat ) sehingga terbentuknya filtrat dan 

cake, adapun filtrat yang ikut terlarut dalam solvent ( asam asetat ) yaitu, asam salisilat, asetat 

anhidrat, kalsium oksida, dan kalsium asetat sedangkan cake yang terbentuk kalsium asetat, 

asam asetil salisilat dan air. Cake tersebut dikeringkan didalam rotary dry dengan suhu 120℃  

kemudian di dinginkan kedalam cooling conveyor sampai suhu 32℃. Setelah proses tersebut 

dimasukan kedalam ball mill dan screen untuk dihaluskan sampai terbentuknya powder aspirin 

98%. Berikut ini merupakan diagram blok proses produksi aspirin ditampilkan pada gambar 3.
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Gambar 3. 1 Blog Flow Diagram Aspirin 
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3.2 Deskripsi Proses  

3.2.1 Perlakuan Awal Bahan Baku  

Tahapan pertama pada proses produksi yaitu perlakuan awal bahan baku. Menyiapkan bahan 

baku yang dibutuhkan untuk membuat aspirin seperti asam asetat anhidrat 99%, asam salisilat 

99%, dan kalsium oksida -100 mesh. Semua bahan tersebut dimasukkan kedalam tangki 

penyimpanan masing-masing. Dengan dilakukan pre-heater terlebih dahulu sebelum memasuki 

reaktor dengan suhu 70℃. Untuk bahan baku dengan fasa padat proses pemanasan dilakukan 

menggunakan heating conveyor dan Heater untuk fasa cair. 

3.2.2 Proses Utama 

Proses utama pada proses produksi ini yaitu proses sintesis aspirin dengan kalsium 

oksida yang terjadi pencampuran didalam reaktor. Proses tersebut terjadi dengan mereaksikan 

asam asetil dan asetat anhidrat yang ditambahkan kalsium oksida dengan hasil produk samping 

kalsium asetat dan air. Reaksi antara asam salislat dan asetil anhidrat sebagai berikut : 

C7H6O3(s) + C4H6O3(l) + ½ CaO(s)            C9H8O4(s) + ½ C4H6O4Ca(s) + ½ H2O 

Dapat ditunjukan dalam reaksi tersebut dimana untuk mendapatkan produk asam 

asetilsalisilat (C9H8O4) dengan mereaksikan asam salisilat (C7H6O3), asetat amhidrat (C4H6O3) 

dan kalsium oksida (CaO) dalam perbandingan stoikiometri yang tepat. Pada blok flow diagram 

diatas, dapat dilihat bahwa sebelum memasuki reaktor, kalsium oksida, asam salisilat yang 

disimpan didalam tangki silo sebelum diumpankan ke reaktor terlebih dahulu dimasukan 

kedalam heating conveyor untuk dipanaskan pada suhu 70 ℃ dan asetat anhidrat yang berada 

didalam tangki penyimpanan asetat anhidrat terlebih dahulu di panaskan di dalam heater double 

pipe pada suhu 70 ℃ dengan masing-masing tekanan 1 atm. Setelah dipanaskan diumpankan 

ke reaktor, Adapun jenis reaktor yang digunakan yaitu reaktor alir tangki berpengaduk (RATB). 

Reaksi berjalan secara eksotermis maka diperlukan jacket pendingin pada reaktor untuk 

menjaga suhu di reaktor. Reaksi berlangsung dalam fase cair. Temperatur reaksi dijaga pada 

suhu 70 ℃ tekanan 1 atm dengan waktu reaksi 20 menit. Pasta Asam asetilsalsilat yang telah 

terbentuk, kemudian diumpankan ke rotary vacuum filter dengan penambahan solvent pencuci 

(asam asetat) untuk pemurnian produk aspirin setelah itu terbentuknya filtrat dan cake. Pada 

proses pemurnian produk aspirin ini digunakan filter tipe rotary vaccum filter. Penggunaan 

filter tergantung dari rate produksi dan jumlah reaktor yang digunakan. Dengan daya vaccum 

filter, slurry masuk kedalam filter. Slurry masuk melalui pipa stasioner yang merupakan corong 
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pengumpan. Untuk mendapatkan kemurnian aspirin maka diperlukannya filter dengan 

menambahkan  solvent pencuci (asam asetat) guna melarutkan senyawa lain seperti, kalsium 

oksida, asam salisilat dan asetat anhidrat  yang berupa filtrat. Adapun cake yang terbentuk 

diumpankan ke rotary dry untuk dikeringkan. Pengeringan dilakukan oleh udara yang telah 

dipanaskan dengan heater sebagai media pemanas. Pengeringan pada rotary dryer dimaksudkan 

untuk mendapatkan kristal asam asetilsalisilat dengan kemurnian 98% berat.  

3.2.3 Penyimpanan Produk 

Pada proses penyimpanan produk aspirin yaitu kristal asam asetilsalisilat yang telah 

dikeringkan, kemudian dengan menggunakan bucket elevator dibawa menuju ball mill untuk 

dihaluskan menjadi powder -100 mesh, dalam ball mill terdapat screen yang berguna untuk 

melakukan recyle selanjutnya powder asam asetilsalisilat dibawa oleh bucket elevator untuk di 

bawa ke penampung produk sementara. Kemudian powder aspirin diangkut menggunakan belt 

conveyor menuju silo aspirin berupa silo dengan type silinder tegak terbuka dengan tutup bawah 

berupa conis.untuk disimpan, kemudian dimasukan kedalam unit pengepakan dan ditampung 

didalam gudang penyimpanan sebelum dipasarkan. Selanjutnya produk akhir siap untuk di 

packing yang selanjutnya dibuat tablet pada industri farmasi. 
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3.3 Diagram Alir Kuantitatif Massa 

Pada perancangan pabrik aspirin melibatkan perubahan massa pada masing-masing proses. Laju alir massa pada setiap unit proses  dapat 

dilihat pada Gambar 3.2. 

Gambar 3. 2 Diagram Alir Kuantitatif Massa 
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3.4 Diagram Alir Kuantitatif Energi 

Pada perancangan pabrik aspirin melibatkan perubahan massa pada masing-masing proses. Laju alir panas pada setiap unit proses 

dapat dilihat pada Gambar 3.3 

 

Gambar 3. 3 Diagram Alir Kuantitatif Energi 
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3.5 Sistem Pengendalian Alat Utama 

Agar proses berjalan dengan stabil maka proses berlangsung secara optimal untuk itu 

diperlukan adanya sistem pengendalian. Adanya sistem pengendalian dapat menjaga keamanan 

serta keselamatan pekerja dan peralatan, selain itu adanya sistem pengendalian yaitu untuk 

memonitori kinerja proses agar spesifikasi produk sesuai dengan yang telah ditetapkan dan 

dapat meningkatkan keuntungan untuk perusahaan. Gangguan yang sering terjadi dalam suatu 

industry yaitu, dapat berupa fluktuasi temperatur, overpressure, sehingga perlu digunakan 

sistem pengendalian yang tepat. Untuk sistem pengendalian pada pabrik Aspirin ini terdapat 

dalam alat-alat utama yang dijelaskan sebagai berikut.  

3.5.1 Reaktor  

Proses pembuatan aspirin ini dilakukan dalam reaktor berpengaduk yang dilengkapi 

dengan jacket pendingin, dimana pada reaktor  ini untuk tempat bercampurnya reaksi asam 

salisilat, asetat anhidrat, dan kalsium oksida. serta aliran umpan terlalu kecil atau besar yang 

dapat menyebabkan ketinggian pada tangki mengalami perubahan. Sistem pengendalian yang 

akan dipasangkan pada reaktor ini antara lain, Temperatur Indicator Controller (TIC), 

Temperature Transduccer (TY), Temperature Transmitter (TT), Flow Transmitter (FT), Flow 

Transduccer (FY), Flow Controller Indicator (FIC), Pressure Indicator (PI) dan  Level 

Indicator (LI). 

Reaksi yang terjadi dalam R-01 ini berlangsung secara eksotermis sehingga gangguan 

yang dapat terjadi yaitu, temperature yang dapat berubah yang dapat menyebabkan produk 

kurang baik. Agar hal tersebut tidak terjadi maka sistem pengontrol yang digunakan adalah 

Temperature Transmitter (TT) yang akan berfungsi untuk memberikan instruksi berupa sinyal 

elektrik kepada  Temperatur Indicator Controller (TIC). Pada Temperatur Indicator Controller 

(TIC) akan mengatur bukaan valve air pendingin yang dialirkan menuju jacket pendingin agar 

temperatur set point terjaga 70 ℃ . Tetapi, karena Temperature Indicator Control (TIC) 

membutuhkan sinyal elektrik sedangkan untuk mengatur bukaan valve membutuhkan 

menggunakan sinyal Pneumatik, maka dibutuhkannya Temperature Transduccer (TY) yang 

berfungsi untuk mengubah sinyal elektrik menjadi sinyal pneumatik maupun sebaliknya 

mengubah sinyal pneumatik menjadi sinyal elektrik. 
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Kenaikan dan penurunan tekanan yang dapat menyebabkan overpressure maka untuk 

menjaga tekanan sesuai dengan set point nya 1 atm maka dibutuhkan Pressure Indicator (PI) 

sebagai alarm ketika tekanan dalam R-01 melebihi 1 atm sehingga perlu dilakukan pengecekan 

oleh operator.  

Aliran umpan yang terlalu kecil atau terlalu besar dapat menyebabkan ketinggian pada 

R-01 mengalami perubahan, oleh sebab itu agar ketinggian cairan sesuai dengan set point yaitu, 

1,5 m maka diperlukan sistem pengendalian Level Indicator (LI) yang dikoneksikan pada alarm 

maka akan berbunyi ketika level di dalam R-01 telah melebihi batas yang seharusnya. Ketika 

level indicator menunjukan angka yang tidak sesuai, maka diperlukan pengecekan pada flow 

rate pada aliran masuk bahan baku ke dalam R-01. 

Untuk mengatur jumlah keluaran R-01 berupa slurry yaitu,  asam salisilat, asetat 

anhidrat, kalsium oksida, kalsium asetat, asam asetilsalisilat dan air. Maka dibutuhkannya Flow 

Transmitter (FT) yang akan berfungsi untuk memberikan instruksi berupa sinyal elektrik 

kepada  Flow Indicator Controller (FIC). Pada Flow Indicator Controller (FIC) akan mengatur 

bukaan valve dari keluaran reaktor agar sesuai dengan set point yang diinginkan. Tetapi, karena 

Flow Indicator Control (FIC) membutuhkan sinyal elektrik sedangkan untuk mengatur bukaan 

valve membutuhkan menggunakan sinyal Pneumatik, maka dibutuhkannya Flow Transduccer 

(FY) yang berfungsi untuk mengubah sinyal elektrik menjadi sinyal pneumatik maupun 

sebaliknya mengubah sinyal pneumatik menjadi sinyal elektrik. 

 

Gambar 3. 4 Sistem Pengendalian Reaktor 
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3.5.2 Rotary Vacum filter 

Rotary vacum filter berfungsi untuk memisahkan komponen yang tidak diinginkan 

dengan melakukan pencucian menggunakan solvent agar mendapatkan kemurnian yang tinggi 

dalam pembuatan aspirin sehingga terbentuknya cake dan filtrat.  

Pada prinsip kerja Rotary vacum filter pada tekanan diluar drum merupakan tekanan 

atmosferik oleh sebab itu diperlukannya Pressure Indicator (PI) untuk mendeteksi jika tekanan 

pada rotary vacuum filter tidak sesuai dengan set point 1 atm sehingga perlu dilakukan 

pengecekan pada tekanan diluar drum.  

Agar temperatur tidak mengalami kenaikan atau penurunan makan dibutuhkan 

Temperatur Indicator (TI) yang berfungsi untuk memberikan alarm ketika temperatur tidak 

sesuai set point 70℃. 

Untuk mengatur jumlah keluaran F-01 yang terdiri dari kalsium asetat, asam 

asetilsalisilat dan air. Maka dibutuhkannya Flow Transmitter (FT) yang akan berfungsi untuk 

memberikan instruksi berupa sinyal elektrik kepada  Flow Indicator Controller (FIC). Pada 

Flow Indicator Controller (FIC) akan mengatur bukaan valve dari keluaran reaktor agar sesuai 

dengan set point yang diinginkan. Tetapi, karena Flow Indicator Control (FIC) membutuhkan 

sinyal elektrik sedangkan untuk mengatur bukaan valve membutuhkan menggunakan sinyal 

Pneumatik, maka dibutuhkannya Flow Transduccer (FY) yang berfungsi untuk mengubah 

sinyal elektrik menjadi sinyal pneumatik maupun sebaliknya mengubah sinyal pneumatik 

menjadi sinyal elektrik. 

 

Gambar 3. 5 Sistem Pengendalian Rotary Vacum Filter 
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3.5.3 Tangki Penyimpanan  

Pada tangki penyimpanan T-01 ini digunakan untuk menampung Asetat Anhidrat 

mengunakan sistem pengendalian Level Indicator (LI) yang berfungsi untuk mengatur nilai 

actual dari ketinggian cairan pada saat bahan baku berada di dalam tangki penyimpanan 

sehingga bahan baku tidak kosong ataupun meluap. Untuk mengatur laju alir umpan bahan baku 

yang akan masuk ke reaktor agar sesuai dengan set point yang di inginkan maka diperlukannya 

Flow Transmitter (FT) yang akan berfungsi untuk memberikan instruksi berupa sinyal elektrik 

kepada  Flow Indicator Controller (FIC). Pada Flow Indicator Controller (FIC) akan mengatur 

bukaan valve dari keluaran tangka penyimpanan menuju pompa agar sesuai dengan set point 

yang diinginkan. Tetapi, karena Flow Indicator Control (FIC) membutuhkan sinyal elektrik 

sedangkan untuk mengatur bukaan valve membutuhkan menggunakan sinyal Pneumatik, maka 

dibutuhkannya Flow Transduccer (FY) yang berfungsi untuk mengubah sinyal elektrik menjadi 

sinyal pneumatik maupun sebaliknya mengubah sinyal pneumatik menjadi sinyal elektrik. 

Begitu pula pada sistem pengendalian proses pada T-02 sebagai penampung Asam Asetat. 

 

Gambar 3. 6 Sistem Pengendalian Tangki Penyimpanan 

 

3.6  Kebutuhan Utilitas 

Utilitas merupakan sarana penunjang yang dibutuhkan dalam proses pabrik Aspirin ini. Adapun 

beberapa unit utilitas yang diperlukan yaitu : 

a. Unit penyediaan air 

b. Unit penyediaan listrik 

c. Unit penyediaan bahan bakar 
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3.6.1 unit penyediaan air  

Air yang digunakan untuk utilitas berasal dari sungai brangkas, dengan dilakukannya 

pengolahan air terlebih dahulu, kemudian dapat dialirkan menuju bak penampung air bersih. 

Skema proses pengolahan air dapat dilihat pada gambar  

Kebutuhan air pada pabrik aspirin dibagi menjadi tiga bagian, yaitu  penyediaan air untuk steam, 

penyedia air untuk pendingin dan penyedia air untuk domestic. 

No  Komponen Start Up (kg/jam) Continue (kg/jam) 

1 Air umpan boiler 353,80  

2 Make up boiler  389,18 

3 Make up cooling water  2,11 

3 Air pendingin 117,73  

4 Air domestik 568,33 568,33 

Total 1039,87 959,62 

Total m3/jam 1,03 0,95 

Tabel 3. 1 Kebutuhan Air Pabrik Aspirin 

3.6.2 unit penyediaan bahan bakar 

Pada pabrik ini diburuhkan bahan bakar dengan rincian sebagai berikut : 

No  kebutuhan Jumlah (liter/hari) 

1 Boiler 209 

2 Generator 5137 

3 Kendaraan operasional 80 

Total 5426,26 

Tabel 3. 2 Kebutuhan Bahan Bakar Pabrik Aspirin 

3.6.3 unit penyediaan listrik 

Pada pabrik ini dibutuhkan penunjang untuk kebutuhan listrik, dengan rincian 

pemakaian sebagai berikut : 
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No  kebutuhan Jumlah (kWh/hari) 

1 Listrik untuk peralatan proses 4033,71 

2 Listrik untuk utilitas 587,66 

3 Listrik untuk peralatan penunjang 2880 

Total 7501,37 

Tabel 3. 3 Kebutuhan Listrik Pabrik Aspirin 

3.6.4 unit pengolahan Air 

Air yang digunakan berasal dari air Sungai Brantas yang skema pengolahannya dapat dilihat 

pada gambar dibawah ini : 

 

3.6.5 unit pengolahan limbah 

 Dalam pabrik aspirik hanya menghasilkan limbah cair, berupa hasil filtrasi berupa filtrat. 

Komponen dari filtrat tersebut diantaranya yaitu asam slisilat, asetat anhidrat, kalsium oksida 

dan asam asetat. Untuk molah limbah tersebut dapt ditampung terlebih dahulu di dalam tangka 

penambung yang kemudian diserahkan kepada pihak ketiga untuk dapat diolah secara biologis 

dan tidak mencemar lingkungan. 

Gambar 3. 7 Skema Unit Utilitas Pabrik Aspirin 
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3.7 Tata Letak Alat 

Penataan lokasi peralatan proses yang tepat dapat menciptakan sistem operasi yang 

efisien dan meminimalkan biaya konstruksi. Penataan peralatan proses sangat erat kaitannya 

dengan desain bangunan pabrik agar proses produksi berjalan efisien dan karyawan dapat 

melakukan pekerjaannya dengan leluasa, aman dan nyaman. Persiapan penyiapan tata letak alat 

proses dibagi menjadi 2 (dua)  bagian, yaitu : 

a. Tata Letak Produk atau Garis (Tata Letak Produk / Tata Letak Garis)  

Pada tata letak ini penataan berdasarkan produk atau aliran semua unit operasi diatur 

sesuai dengan urutan operasi produk. Dalam jenis tata letak ini, bahan baku disuplai di 

satu ujung jalur dan bergerak dari satu operasi ke operasi berikutnya dengan cukup cepat 

dengan pekerjaan minimum dalam proses, penyimpanan, dan penanganan bahan.  Tata 

b. Letak Proses atau Fungsional (Proses / Tata Letak Fungsional)  

Pada tata letak ini, penataan susunan mesin atau peralatan berdasarkan proses atau 

fungsi, dimana peralatan tidak diatur sesuai dengan urutan operasi tetapi diatur sesuai 

dengan sifat atau jenis operasi. Tata letak jenis ini sering digunakan pada pabrik yang 

memproduksi lebih dari satu jenis produk.  

Pada saat menyusun layout peralatan proses pabrik Aspirin yang akan dibangun, kami 

menggunakan jenis tata letak produk atau garis (Product layout/Line layout), dikarenakan 

pabrik ini  melakukan  4 (tiga) tahapan produksi yang berurutan, sehingga keluaran setiap unit 

langsung diproses di unit berikutnya. Oleh karena itu, lebih efektif jika berorientasi pada 

penempatan produk. Dalam memilih penataan produk juga harus diperhatikan bahwa pabrik 

yang akan dibangun menghasilkan satu produk utama yaitu Aspirin, sehingga tidak perlu 

mengelompokkan alat sesuai fungsinya. Konstruksi yang ekonomis dan pengoperasian unit 

proses yang efisien bergantung pada tata letak peralatan proses. Faktor-faktor berikut harus 

dipertimbangkan ketika merencanakan tata letak peralatan proses:  

1. Pertimbangan ekonomis 

Pertimbangan ekonomis dalam keuangan biaya konstruksi dapat diminimalkan dengan 

menempatkan peralatan yang membentuk pipa yang efisien ke peralatan proses, agar 

dapat mengurangi tekanan alat terhadap material atau campuran untuk mengurangi 

biaya variabel.  

2. Kemudahan Operasi 
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Kemudahan operasi dalam penggunaan lokasi peralatan yang harus diperhatikan 

sedemikian rupa agar karyawan dapat bergerak bebas di dalam pabrik untuk kegiatan 

produksi.  

3. Kemudahan pemeliharaan 

Kemudahan perawatan peralatan proses harus dipertimbangkan saat menempatkan alat, 

karena perawatan alat merupakan bagian penting dari operasi bebas masalah dan masa 

pakai alat yang panjang. Penempatan alat yang benar memastikan ruang yang cukup 

saat memperbaiki atau membersihkan alat.  

4. Keamanan 

Faktor keamanan harus diperhatikan agar keselamatan karyawan dan proses kerja aman. 

Alat dengan suhu operasi tinggi harus diisolasi dengan bahan isolasi dan memiliki pintu 

keluar darurat untuk memudahkan pekerja menyelamatkan diri jika suatu saat terjadi 

sesuatu yang tidak terduga. Tata letak peralatan untuk proses produksi sabun kertas 

ditunjukkan pada Gambar 3.8 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Gambar 3. 8 Tata Letak Alat Proses Pabrik Aspirin 
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Keterangan : 

S-01  : Silo kalsium oksida     

S-02 : Asam salisilat 

T-02  : Tangki penyimpanan      

T-02  : Tangki penyimpanan asam asetat 

R-01  : Reaktor       

F-01  : Rotary vacuum filter 

RD-01 : Rotary dry      

S-03  : Silo asam asetilsalisilat 

BM-01 : Ball mill       

SCR-01 : Screen  

3.8 Tata Letak Pabrik 

Tata letak pabrik merupakan bagian dari perancangan pabrik yang perlu diperhatikan. 

Tata letak pabrik mengatur susunan letak bangunan untuk daerah proses, area perlengkapan, 

kantor, gudang, utilitas dan fasilitas lainnya yang berguna untuk  terjalannya suatu proses 

produksi dengan baik dan efisien, serta menjaga keselamatan kerja para karyawannya dan 

menjaga keamanan dari pabrik tersebut. Jalannya aliran proses dan aktifitas dari para pekerja 

yang ada, menjadi dasar pertimbangan dalam pengaturan bangunan-bangunan dalam suatu 

pabrik sehingga proses dapat berjalan dengan efektif, aman dan kontinyu. 

Beberapa faktor yang harus diperhatikan untuk menentukan tata letak pabrik (plant 

layout), di antaranya adalah : 

1. Pertimbangan ekonomi (biaya konstruksi dan operasi) 

2. Persyaratan Proses  

3. Kenyamanan pengoperasian  

4. Kemudahan dala perawatan 

5. Perluasan area untuk jangka Panjang  

6. Konstruksi modular  

7. Keselamatan pekerja dan pabrik  
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Berdasarkan pertimbangan tersebut di atas, maka pengaturan tata letak pabrik Aspirin 

dalam penempatan bangunan dalam kawasan pabrik dapat dilihat pada Gambar 3.9 

 

 

Gambar 3. 9 Tata Letak Pabrik Aspirin 

 

Berdasarkan Gambar 3.9 dapat dijelaskan secara rinci tata letak pabrik Aspirin sebagai 

berikut: 

1. Area Proses 

Area proses merupakan tempat untuk berjalannya proses produksi Aspirin, area ini dipilih 

untuk diletakkan pada lokasi yang dapat memudahkan proses pengiriman bahan baku dari 

tempat penyimpanan dan pengiriman produk serta diletakan dekat ruang control untuk 

mempermudah pengawasan dan perbaikan alat. 

2. Area Penyimpanan 

Area penyimpanan merupakan tempat penyimpanan bahan baku dan produk yang 

dihasilkan. Penyimpanan bahan baku dan produk diletakkan di daerah yang mudah 

dijangkau oleh peralatan pengangkutan. 

3. Area Utilitas 
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Area ini merupakan lokasi alat utilitas (penunjang produksi) seperti unit penyediaan air, 

listrik, pemanas, dan pengolahan limbah. 

4. Area Administrasi dan Perkantoran 

Area administrasi dan perkantoran merupakan daerah pusat kegiatan administrasi pabrik 

untuk urusan-urusan dengan mitra perusahaan. 

5. Area Laboratorium 

Area laboratorium yaitu area untuk pengujian (quality control) terhadap produk ataupun 

bahan baku serta penelitian dan pengembangan (Research and Development/ R & D). 

6. Fasilitas Umum 

Fasilitas umum terdiri atas kantin, klinik kesehatan, area parkir, serta masjid sebagai tempat 

ibadah. Fasilitas umum ini diatur letaknya sedemikian rupa sehingga memudahkan untuk 

diakses karyawan. 

7. Area Perluasan 

Area ini disiapkan untuk perluasan pabrik di masa yang akan datang. Perluasan pabrik 

dilakukan apabila ke depannya diinginkan peningkatan kapasitas produksi. 
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BAB 4 

SPESIFIKASI ALAT 

 

4.1 Peralatan Proses 

Pada pabrik aspirin dibutuhkan peralatan berupa reaktor RATB, rotary vacuum filter 

dan alat-alat utama lainnya. Spesifikasi alat yang digunakan dapat dilihat dibawah ini : 

4.1.1 Silo Kalsium Oksida (S-02) 

 

Gambar 4. 1 Silo Kalsium Oksida (S-02) 

a. Kapasitas alat (kg/h) : 94,91 

b. Fungsi alat 

c. Material  

d. Bentuk  

 

e. Harga satuan  

: 

: 

: 

:  

Menampung Kalsium Oksida 

SS SA 167, Grade 3, Type 304 

Silinder vertikal dengan tutup datar dan alas 

berbentuk kerucut 

Rp. 5.386.252,39 

f. Kondisi operasi   

           Temperatur (oC) : 32 

           Tekanan (atm) 

g. Volume desain (ft3) 

: 

: 

1  

 311,4 

h. Dimensi  

ID (in) 

OD (in) 

Tinggi Tangki (m) 

Tebal Silo (in) 

 

Tinggi Padatan (m) 

 Jenis head 

: 

: 

: 

: 

:  

: 

            11,4 

12 

3,2 

0,18 

7,9 

Flange and standard dishead 
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i. Tinggi Head (m) : 0,12  

j. Tinggi Total Silo (m) : 3,2 

k. Jumlah alat (buah) : 1 

 

4.1.2  Silo Asam Salisilat (S-01) 

 

Gambar 4. 2 Silo Asam Salisilat  (S-01) 

 

a. Kapasitas alat (kg/h) : 488,68  kg/jam 

b. Fungsi alat 

c. Material  

d. Bentuk  

 

e. Harga satuan  

: 

: 

: 

:  

Menampung Asam Salisilat 

SS SA 167, Grade 3, Type 304 

Silinder vertikal dengan tutup datar dan alas 

berbentuk kerucut 

Rp. 48.476.271,48 

f. Kondisi operasi   

           Temperatur (oC) : 32 

           Tekanan (atm) 

g. Volume desain (ft3) 

: 

: 

1  

1582,9 

h. Dimensi  

ID (in) 

OD (in) 

 

                        Tinggi Tangki (m) 

Tebal Silo (in) 

 

Tinggi Padatan (m) 

 

Jenis Head 

 

: 

: 

:  

: 

 

: 

: 

 

59,15 

60 

34,8 

0,1875 

 

31,3 

Flange and standard dishead 

i. Tinggi Head (m) : 0,33 
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j. Tinggi Total Silo (m) : 5,6 

k. Jumlah alat (buah) : 1 

 

4.1.3 Silo Aspirin (S--03) 

 

Gambar 4. 3 Silo Aspirin (S-03) 

a. Kapasitas alat (kg/h) : 631,31  kg/jam 

b. Fungsi alat 

c. Material  

d. Bentuk  

 

e. Harga satuan  

: 

: 

: 

 

:  

Menampung Asam Salisilat 

SS SA 167, Grade 3, Type 304 

Silinder vertikal dengan tutup datar dan alas 

berbentuk kerucut 

Rp. 19.749.592,08  

 

f. Kondisi operasi   

           Temperatur (oC) : 32 

           Tekanan (atm) 

g. Volume desain (ft3) 

: 

: 

1  

0,93 

h. Dimensi  

ID (in) 

OD (in) 

 

                        Tinggi Tangki (m) 

Tebal Silo (in) 

 

Tinggi Padatan (m) 

 

Jenis Head 

 

: 

: 

:  

: 

 

: 

: 

 

59,15 

60 

34,8 

0,1875 

 

31,3 

Flange and standard dishead 

i. Tinggi Head (m) : 0,33 

j. Tinggi Total Silo (m) : 5,6 

k. Jumlah alat (buah) : 1 
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4.1.4 Tangki Penyimpanan Asetat Anhidrat (T-01) 

 

 

 

a. Kapasitas alat (kg/h) : 360,812  kg/jam 

b. Fungsi alat 

c. Material  

d. Bentuk  

 

e. Harga satuan  

: 

: 

: 

:  

Menampung Asetat anhidrat 

SS SA 167, Grade 3, Type 304 

Tangki silinder tegak dengan alas datar 

penutup torispherical 

Rp. 583.510.675 

f. Kondisi operasi   

           Temperatur (oC) : 32 

           Tekanan (atm) 

g. Volume desain (ft3) 

: 

: 

1  

29,21 

h. Dimensi  

 

ID (in) 

OD (in) 

Tinggi (ft) 

 

Tebal shell (in) 

Tebal head (in) 

 

: 

: 

:  

: 

: 

 

39,5 

40 

9,95 

0,15 

0,04 

i. Jumlah alat (buah) : 1 

4.1.5 Tangki Penyimpanan Asam Asetat (T-102) 

 

 

 

 

a. Kapasitas alat (kg/h) : 1888,83  

b. Fungsi alat 

c. Material  

d. Bentuk  

 

: 

: 

: 

Menampung Asam Asetat 

SS SA 167, Grade 3, Type 304 

Gambar 4. 4 Tangki Penyimpanan Asetat Anhidrat (T-01) 

Gambar 4. 5 Tangki Penyimpanan Asam Asetat (T-02) 
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e. Harga satuan  :  Tangki silinder tegak dengan alas datar penutup 

torispherical 

Rp. 1.754.122.500 

f. Kondisi operasi   

           Temperatur (oC) : 32 

           Tekanan (atm) 

g. Volume desain (ft3) 

: 

: 

1  

1402,76 

h. Dimensi  

 

ID (in) 

OD (in) 

Tinggi (ft) 

 

Tebal shell (in) 

 

Tebal head (in) 

 

: 

: 

:  

: 

: 

 

155,12 

156 

18,08 

0,23 

0,18 

i. Jumlah alat (buah) : 1 

4.1.6 Bucket Elevator (BE-01) 

 

 

Gambar 4. 6 Bucket Elevator Aspirin (BE-01) 

 

a. Kapasitas alat (ton/h) : 14  

b. Fungsi alat 

c. Material  

d. Jenis  

 

e. Harga satuan  

: 

: 

: 

:  

Memindahkan aspirin dari ball mill ke tanki  silo 

aspirin 

SS SA 167, Grade 3, Type 304 

Continuous Discharge Bucket Elevator 

Rp. 257.871.000 

f. Kondisi operasi   

           Temperatur (oC) : 32 

           Tekanan (atm) 

g. Daya (kW) 

: 1  
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h. Bucket speed (ft/mnt) 

 

i. Tinggi elevator (ft) 

: 

: 

:  

1,95  

82 

66 

j. Jumlah alat (buah) : 2 

 

4.1.7 Cooling Conveyor (CV-01) 

 

Gambar 4. 7 Cooling Conveyor (CV-01) 

 

a. Kapasitas alat (ft3/jam) : 1,537  

b. Fungsi alat 

c. Material  

d. Jenis  

 

e. Harga satuan  

: 

: 

: 

:  

Mendinginkan produk keluaran rotary sampai 

dengan suhu 32 C 

SS SA 167, Grade 3, Type 304 

Continuous Discharge Bucket Elevator 

Rp. 257.871.000 

f. Kondisi operasi   

Temperatur (oC) : 32 

Tekanan (atm) 

g. Daya (HP) 

h. Kecepatan putaran (rpm) 

 

i. Panjang elevatot (ft) 

j. Diameter (in) 

: 

: 

: 

: 

:  

1  

0,35 

16 

70 

10 

 

k. Jumlah alat (buah) : 1 

4.1.8 Hopper (HP-01) 
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Gambar 4. 8 Hopper (HP-01) 

 

a. Kapasitas alat (ton/jam) : 0,601 

b. Fungsi alat 

 

c. Material 

  

d. Jenis  

 

 

 

e. Harga satuan  

: 

: 

: 

: 

 

:  

 

Menampung sementara Aspirin sebelum masuk 

ke ballmill 

SS SA 167, Grade 3, Type 304 

Silinder dengan tutup bawah berbentuk conical 

dengan posisi vertical 

Rp. 1.528.113,18 

f. Kondisi operasi   

Temperatur (oC) : 32 

Tekanan (atm) 

 

g. Daya (HP) 

 

h. Kecepatan putaran (rpm) 

 

i. Panjang elevatot (ft) 

 

j. Diameter (in) 

: 

: 

: 

: 

:  

1  

0,35 

16 

70 

10 

 

k. Jumlah alat (buah) : 1 
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4.1.9 Ball mill (BM-01) 

 

Gambar 4. 9 Ball Mill (BM-01) 

 

a. Kapasitas alat (ton/jam) : 1-130 

b. Fungsi alat 

c. Material  

d. Jenis  

 

e. Harga satuan  

: 

: 

: 

:  

 

Menampung sementara Aspirin sebelum 

masuk ke ballmill 

SS Type 304 Ball mill grinding system, air-lift type 

Rp. 179.541.446,22 

f. Kondisi operasi   

a. Temperatur (oC) : 32 

b. Tekanan (atm) 

 

g. Daya (HP) 

 

h. Mill speed  (rpm) 

 

i. Ukuran Ball Mill (ft) 

 

j. Bola Baja  

a. Ball Charge (Ton) 

b. Ukuran Bola Baja (in) 

c. Jumlah Bola baja 

(buah) 

d. Jumlah bola (buah) 

e. Jumlah bola (buah) 

 

k. Jumlah Ball Mill (buah) 

: 

: 

 

: 

:  

 

: 

: 

: 

: 

: 

          : 

1  

134 

 

21,5 

7 x 5 

 

3,1 

5", 3 1/2", 2 1/2" 

848,6965 

2474,334 

6789,572 

1 
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4.1.10 Screen (SCR-01) 

 

Gambar 4. 10  Screen (SCR-01) 

a. Kapasitas alat (ton/jam) : >1 

b. Fungsi alat 

c. Material  

d. Jenis  

 

 

e. Harga satuan  

: 

: 

 

            : 

 

Menyaring Produk Dari Keluaran Ball Mill 

SS Type 304 

Vibrating Screen 

Rp. 27.051.016,28 

f. Kondisi operasi   

a. Temperatur (oC) : 32 

b. Tekanan (atm) 

 

g. Daya (HP) 

 

h. speed  (vibration/dt) 

 

i. Ukuran  (ft) 

 

j. Sieve No. (micron) 

 

k. Sieve design (micron) 

 

l. Efisiensi  

 

m. Jumlah (buah) 

 

n. Ty Equivalent design (mesh) 

: 

: 

 

: 

:  

 

: 

: 

: 

: 

: 

 

1  

0,29 

 

50 

1,64 x 0,656 

 

100 

Standard 149 

 

99,72 % 

1  

2-150 
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4.1.11 Heating Conveyor (HC-01) 

 

 

Gambar 4. 11 Heating Conveyor (HC-01) 

 

a. Kapasitas alat (ton/jam) : 0,601 

b. Fungsi alat 

c. Material  

d. Jenis  

 

 

e. Harga satuan  

: 

: 

: 

: 

  

 

Memanaskan Asetat Anhidrat Sebelum Masuk 

reaktor 

SS Type 304 

Induction furnace  

Rp. 130.887.150 

f. Kondisi operasi   

a. Temperatur (oC) : 32 – 250  

b. Tekanan (atm) 

 

g. Daya (kW) 

 

h. Kecepatan putaran (m/min) 

 

i. Ukuran (m) 

 

j. Jumlah alat (buah) 

 

 

: 

: 

 

: 

:  

: 

1  

18 

 

0,1 - 2 

6 x 1,05 x 1,2 

2 
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 4.1.12 Rotary Dryer 

 

Gambar 4. 12 Rotary Dryer (RD-01) 

a. Kapasitas alat (kg/jam) : 900-7000 

b. Fungsi alat 

c. Material  

d. Tebal dinding (in) 

 

e. Harga satuan  

: 

: 

: 

:  

 

Mengeringkan slurry hasil filter  

SS Type 304 

0,5 

            Rp. 130.887.150 

f. Kondisi operasi   

a. Temperatur (oC) : 100 

b. Tekanan (atm) 

 

g. Panjang (ft) 

 

h. Diameter drum (ft) 

i. Kecepatan Putar (rpm) 

j. Daya (kW) 

 

k. Jumlah alat (buah) 

 

 

l. Kemiringan (derajat) 

 

 

 

 

 

 

 

: 

: 

 

: 

:  

: 

: 

: 

 

1  

12,8 

 

3,2 

7 

1,1-15 

1 

2 
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4.1.13 Rotary Vacuum Filter 

 

 

Gambar 4. 13 Rotary Vacum Filter (F-01) 

 

a. Luas Filter (ft2) : 21,402 

b. Fungsi alat 

c. Material  

d. Waktu Filtrasi (detik) 

 

e. Harga satuan  

: 

: 

: 

:  

 

Mencuci dan memisahkan antara cake dan filtrat slurry  

SS Type 304 

60 

Rp. 130.887.150 

f. Kondisi operasi   

a. Temperatur (oC) : 30 

b. Tekanan (atm) 

 

g. Panjang (ft) 

 

h. Diameter drum (ft) 

 

i. Bahan  

a. Drum 

b. Filter 

 

j. Jumlah alat (buah) 

 

 

 

: 

: 

 

: 

  

: 

: 

: 

1  

2 

 

4 

 

Stainless Steel SA-167 type 304 grade C 

Kanvas 

 

1 
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4.1.14 Reaktor (RATB) (R-01) 

 

Gambar 4. 14 Reaktor RATB (R-01) 

 

a. Kapasitas (kg/jam) : 944,41 

b. Fungsi : Mereaksikan asam salisilat, asetat anhidrat dan 

kalsium oksida  

c. Jenis : Reaktor alir tangki berpengaduk 

d. Material : Stainless Steel SA-167 grade C type 304 

e. Harga Satuan : Rp. 932.232.500 

f. Kondisi Operasi 

Tekanan operasi (atm) 

Suhu operasi (C) 

Waktu tinggal (menit) 

 

: 

: 

: 

 

 

 

1 

70 

20  
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g. Dimensi alat 

OD (m) 

ID (m) 

Ketebalan (in) 

Tinggi tangki (m) 

OD jaket pendingin (m) 

Tebal jaket pendingin 

(in) 

 

: 

: 

: 

: 

: 

: 

 

0,864 

1 

0,003 

1,7 

1 

0,003 

h. Dimensi pengaduk 

Jenis pengaduk 

Di (m) 

Jumlah baffle (buah) 

Kecepatan pengaduk 

(rpm) 

Daya pengaduk (HP) 

 

: 

: 

: 

: 

 

: 

 

Propeller with 3 blades 

0,3 

2 

100 

 

2 

i. Nozzle 

Inlet (buah) 

Outlet (buah) 

j. Jumlah (unit) 

 

: 

: 

: 

 

4 

3 

1 
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4.1.15 Blower  

 

 

Gambar 4. 15 Blower (B-01) 

 

a. Kapasitas (kg/jam) : 505 

b. Fungsi : Menghembuskan udara meuju rotary dryer  

c. Jenis : Centifugal blower 

d. Material : Stainless Steel SA-167 grade C type 304 

e. Harga Satuan : Rp. 55.017.000 

f. Kondisi Operasi 

a. Tekanan operasi (atm) 

b. Suhu operasi (C) 

 

: 

: 

 

 

1 

30  

g. Daya  (HP) 

h. Jumlah (buah) 

: 

: 

 

 

1 

1 
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4.1.16 Pompa proses  

 

 

Gambar 4. 16 Pompa proses 

kode Fungsi Daya (HP) 

P-01 Memompakan Asetat Anhidrat dari tangki menuju reaktor 3 

P-02 Mempompakan Slurry hasil reactor menuju rotary vacuum filter 3 

P-03 Mempompakan Asam Asetat menuju rotary vacuum filter 3 

P-04 Mempompakan cake hasil filter menuju rotary dryer 3 

4.1.17 Belt Conveyor  

 

 

Gambar 4. 17 Belt Conveyor (BC-01) 

a. Kapasitas (kg/jam) : 631,313 

b. Fungsi : Sebagai alat transportasi untuk memindahkan 

produk keluaran ball mill menuju screen 

c. Jenis : Throughed Belt on 20 idlers 

d. Material : Stainless Steel SA-167 grade C type 304 
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e. Harga Satuan : Rp. 1.056.020.750 

f. Kondisi Operasi 

Tekanan operasi (atm) 

Suhu operasi (C) 

 

: 

: 

 

 

1 

30 

 

g. Panjang (ft) : 49,21 

h. Kecepatan (ft/min) 

i. Daya  (HP) 

j. Jumlah (buah) 

: 

: 

: 

600 

1 

2 

 

4.1.18 Gudang Penyimpanan bahan baku 

 

 

Gambar 4. 18 Gudang Bahan Baku 

 

a. Kapasitas (m3) : 140,5 

b. Fungsi : Menyimpan bahan baku padat  

c. Material : Beton 

d. Harga Satuan : Rp. 77.743.300,10 
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e. Kondisi Operasi 

a. Tekanan operasi (atm) 

b. Suhu operasi (C) 

 

: 

: 

 

 

1 

30 

 

f. Dimensi Alat  

a. Tinggi (m) 

b. Panjang (m) 

c. Lebar (m) 

 

: 

: 

: 

 

12,2 

2,7 

5,4 

g. Jumlah (unit) : 1 

 

4.1.19 Pre-heater Asetat Anhidrat (HE-01) 

 

Gambar 4. 19 Pre-Heater Asetat Anhidrat (HE-01) 

a. Fungsi : Memanaskan asam anhidrat sebelum masuk ke 

reactor  

b. Jenis : Double pipe Heat Exchanger 

c. Material : Stainless Steel SA-167 grade C type 304 

d. Harga Satuan : Rp. 18.339.000 
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e. Kondisi Operasi 

Tekanan operasi (atm) 

T in fluida dingin 

T out fluida dingin 

 

: 

: 

: 

 

 

1 

30  

70 

f. Dimensi alat 

Luad permukaan (ft2) 

Panjang total HE (m) 

Jumlah hairpin (set) 

OD inner (m) 

ID inner (m) 

OD annulus (m) 

ID annulus (m) 

g. Evaluasi design 

Koefisien transfer 

panas (btu/h.ft2.F) 

P inner (psi) 

P annulus (psi) 

h. Jumlah (buah) 

 

: 

: 

: 

: 

: 

: 

: 

 

: 

 

: 

: 

: 

 

3,3 

3,7 

3 

0,1 

0,077 

0,088 

0,1 

 

1,65 

 

1,8 x 10-7 

8,5 x 10-6 

1 
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4.1.20 Pre-heater Asam Asetat (HE-02) 

 

Gambar 4. 20 Pre-Heater Asam Asetat (HE-02) 

a. Fungsi : Memanaskan asam asetat sebelum masuk ke rotary 

vacuum filter  

b. Jenis : Double pipe Heat Exchanger 

c. Material : Stainless Steel SA-167 grade C type 304 

d. Harga Satuan : Rp. 18.339.000 

e. Kondisi Operasi 

Tekanan operasi (atm) 

T in fluida dingin 

T out fluida dingin 

 

: 

: 

: 

 

 

1 

30  

70 

f. Dimensi alat 

Luas permukaan (ft2) 

Panjang total HE (m) 

Jumlah hairpin (set) 

OD inner (m) 

ID inner (m) 

OD annulus (m) 

 

: 

: 

: 

: 

: 

: 

 

3,3 

3,7 

3 

0,1 

0,077 

0,088 
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ID annulus (m) 

g. Evaluasi design 

Koefisien transfer panas 

(btu/h.ft2.F) 

h. P inner (psi) 

i. P annulus (psi) 

j. Jumlah (buah) 

: 

 

: 

 

: 

: 

: 

0,1 

 

1,65 

 

1,8 x 10-7 

8,5 x 10-6 

1 

4.1.21 Pre-heater Udara (HE-03) 

 

Gambar 4. 21 Pre-heater Udara (HE-03) 

a. Fungsi : Memanaskan udara  

b. Jenis : Double pipe Heat Exchanger 

c. Material : Stainless Steel SA-167 grade C type 304 

d. Harga Satuan : Rp. 18.339.000 

e. Kondisi Operasi 

Tekanan operasi (atm) 

T in fluida dingin 

T out fluida dingin 

 

: 

 

: 

 

 

 

1 

 

30  

 

70 
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f. Dimensi alat 

Luas permukaan (ft2) 

Panjang total HE (m) 

Jumlah hairpin (set) 

OD inner (m) 

ID inner (m) 

OD annulus (m) 

ID annulus (m) 

g. Evaluasi design 

Koefisien transfer panas 

(btu/h.ft2.F) 

P inner (psi) 

P annulus (psi) 

h. Jumlah (buah) 

 

: 

 

: 

: 

: 

: 

: 

: 

 

 

: 

 

: 

 

: 

: 

 

 

3,3 

 

3,7 

3 

0,1 

0,077 

0,088 

0,1 

 

 

1,65 

 

1,8 x 10-7 

 

8,5 x 10-6 

1 

4.2 Peralatan Utilitas 

Pada perancangan pabrik Asam Asetilsalisilat (Aspirin) ini menggunakan berbagai alat 

utilitas yang spesifikasinya dicantumkan sebagai berikut : 
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4.2.1 Screen bar (SF-01) 

 

Gambar 4. 22 Screen Bar (SF-01) 

a. Fungsi alat : Menyaring kotoran yang terbawa air 

sungai 

b. Ukuran : 3 x 3  

Bahan konstruksi : Stainless Steel 

Harga satuan : Rp. 18.338.896 

 

4.2.2 Bak Resevoir (BP-01) 

 

Gambar 4. 23 Bak Reservior (BP-01) 

a. Fungsi alat : Untuk menampung air sungai dari 

penyaringan 

b. Bentuk  : Segi empat 

Jumlah : 10 

Harga satuan : Rp. 62.677.137,50 

    

c. Bahan/material konstruksi alat : Beton  

d. Dimensi Bak 

Volume bak 

Panjang 

Lebar 

Tinggi  

Luas bak 

 

: 

: 

: 

: 

: 

 

84,22 m3 

7,2 m 

4,8 m 

2,4 m 

34,9 m2 
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4.2.3 Bak koagulasi (BK-01) 

 

Gambar 4. 24 Bak koagulasi (BK-01) 

a. Fungsi alat : Untuk menggumpalkan partikel-partikel 

pengotor yang terdaat pada air sugai 

dengan bantuan tambahan koagulan 

Al2(SO4)3 

b. Jenis  : Bak koagulasi berpengaduk 

Jumlah : 2 unit  

Harga satuan : Rp. 567.351.918,10 

c. Kondisi operasi  

Tekanan operasi 

Suhu operasi  

 

: 

: 

 

1 atm 

30 ℃ 

d. Bahan/material konstruksi alat : Stainless steel SA-167 grade 3 type 304 

f. Waktu tinggal : 45 menit 

 Kebutuhan Al2(SO4)3 : 0,11 kg/jam 

 Dimensi alat 

OD 

ID 

Ketebalan 

Tinggi tangka 

Dimensi pengaduk 

Jenis pengaduk 

Diameter pengaduk 

Jumlah baffle 

Kecepatan pengaduk  

 

: 

: 

: 

: 

 

: 

: 

: 

 

3,83 m 

2,886 m 

0,018 m 

13,36 m 

 

Three Blade Propeller 

1 m 

4 buah 

47,78 rpm  
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4.2.4 Bak Sedimentasi 

 

Gambar 4. 25 Bak Sedimentasi 

a. Fungsi alat : Menampung air sungai dari penyaringan 

b. Bentuk  : Segi empat 

Jumlah : 2 unit 

Harga satuan : Rp. 425.513.938,60 

c. Waktu tinggal : 2 jam 

d. Bahan/material konstruksi alat : Beton 

e. Dimensi bak 

Volume bak 

Panjang 

Lebar 

Tinggi 

Luas 

 

: 

: 

: 

: 

: 

 

3,86 m3 

1 m 

0,65 m 

6,1 m 

0,63 m2 

4.2.5 Tangki sand filter (TF-01) 

 

Gambar 4. 26 Tangki sand filter (TF-01) 

a. Fungsi alat : Untuk menyaring partikel halus yang 

masih terbawa aliran air 

 Jumlah : 1 unit 

Harga satuan : Rp. 72.989.106,10 
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d. Bahan/material konstruksi alat : Stainless steel SA-167 grade 3 type 304 

e. Kapasitas 

Kondisi operasi  

Tekanan operasi 

Suhu operasi 

Media penyaring  

Dimensi alat  

OD 

ID 

Ketebalan 

Tinggi tangki  

 

: 

 

: 

: 

: 

 

: 

: 

: 

: 

1,773 m3/jam 

 

1 atm 

30 ℃Pasir dan kerikil 

Pasir  

 

0,145 m 

1 m 

0,005 m 

3 m 

4.2.6 Bak penampung air bersih (BP-03) 

 

Gambar 4. 27 Bak penampung air bersih (BP-03) 

a. Fungsi alat : Untuk menampung air bersih dari hasil 

filtrasi 

b. Bentuk  : Segi empat 

Jumlah : 4 unit 

Harga satuan : Rp. 967.730.012,20 

c. Waktu tinggal : 2 jam  

d. Bahan/material konstruksi alat : beton 

e. Dimensi bak 

Volume bak 

Panjang 

Tinggi 

Lebar 

Luas bak  

 

: 

: 

: 

: 

: 

 

4,25  m3 

1,6 m 

1,6 m 

1,6 m 

2,62 m 
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4.2.7 Tangki Ion Exchange (IE-01) 

 

Gambar 4. 28 Tangki Ion Exchange (IE-01) 

a. Fungsi alat : Untuk menghilangkan kesadahan air dan 

kandungan mineral menggunakan resin 

penukan ion  

b. Kondisi operasi 

Tekanan operasi 

Suhu operasi 

Tipe resin 

 

: 

: 

: 

 

1 atm 

30 ℃ Kation exchanger 

Anion exchanger 

Jumlah : 1 unit 

Harga satuan : Rp. 447.058.948,1 

    

c. Bahan/material konstruksi alat : Stainless steel SA-167 grade 3 type 304 

d. Volume resin : 1,58 m3 

e. Dimensi alat  

OD 

ID 

Ketebalan  

Tinggi bed 

Tinggi tangki  

 

 

: 

: 

: 

: 

:     

 

 

2,59 m 

2,54 m 

0,00635 m 

2 m 

4 m 
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4.2.8 Tangki Penampung air sanitasi (T-06) 

 

Gambar 4. 29 Tangki Penampung air sanitasi (T-06) 

a. Fungsi alat : Untuk menampung air sanitasi/domestik 

b. Jenis : Fixed roof tank 

Jumlah : 1 

Harga satuan : Rp. 606.851.102,20 

c. Waktu tinggal : 24 jam 

d. Bahan/material konstruksi alat : Stainless steel SA-167 grade 3 type 304 

e. Kondisi operasi 

Tekanan operasi 

Suhu operasi 

 

: 

: 

 

 

 

1 atm 

30 ℃ 

f. Dimensi alat  

Diameter 

Tingi silinder 

Tebal head 

Tinggi head 

Tebal bottom 

Tinggi total 

 

: 

: 

: 

: 

: 

: 

 

3 m 

5,4 m 

0,002 m 

0,5 m 

0,009 m 

5,9 m 
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4.2.9 Tangki Penampung air pendingin(T-07) 

 

Gambar 4. 30 Tangki Penampung air pendingin (T-07) 

a. Fungsi alat : Untuk menampung air pendingin 

b. Jenis : Fixed roof tank 

Jumlah : 1 

Harga satuan : Rp. 680.463,218,20 

c. Waktu tinggal : 1 jam 

d. Bahan/material konstruksi alat : Stainless steel SA-167 grade 3 type 304 

e. Kondisi operasi 

Tekanan operasi 

Suhu operasi 

 

: 

: 

 

 

1 atm 

30 ℃ 

f. Dimensi alat  

Diameter 

Tingi silinder 

Tebal head 

Tinggi head 

Tebal bottom 

Tinggi total 

 

: 

: 

: 

: 

: 

: 

 

3 m 

7,2 m 

0,002 m 

0,5 

0,009 

7,7 m 
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4.2.10 Tangki Bahan bakar (T-08) 

 

Gambar 4. 31 Tangki Bahan bakar (T-08) 

a. Fungsi alat : Untuk menampung bahan bakar 

keperluan utilitas 

b. Jenis : Silinder dengan tutup atas standart dished 

dan tutup bawah flat 

Jumlah : 3 

Harga satuan : Rp. 680.463.218,20 

c. Waktu tinggal : 6 jam 

d. Bahan/material konstruksi alat : Carbon Steel SA 283 Grade C Type 304 

e. Kondisi operasi 

Tekanan operasi 

Suhu operasi 

Waktu tinggal 

 

: 

: 

: 

 

1 atm 

30 ℃ 

6 jam 

f. Dimensi alat  

Diameter 

Tingi silinder 

Tebal head 

 

 

: 

: 

: 

 

216 in 

3/16  in 

3/16  in 
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4.2.11 Tangki penyimpan boiler (T-09) 

 

Gambar 4. 32 Tangki penyimpan boiler (T-09) 

a. Fungsi alat : Untuk menampung air umpan boiler 

b. Jenis :  

Jumlah : 3 unit 

Harga satuan : Rp. 477.581.045,00 

c. Waktu tinggal : 10 hari 

d. Bahan/material konstruksi alat : Stainless steel SA-167 grade 3 type 304 

e. Kondisi operasi 

Tekanan operasi 

Suhu operasi 

 

: 

: 

 

1 atm 

30 C 

f. Dimensi alat  

OD  

ID 

Ketebalan 

Volume tangki  

Tinggi tangki 

Tebal tutup atas  

 

 

 

: 

: 

: 

: 

: 

: 

 

5,48 m 

5,47 m 

0,00476 m 

870,6 ft3 

4,13 m 

0,00476 m 
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4.2.12 Water tube Boiler 

 

Gambar 4. 33 Water tube Boiler 

a. Fungsi alat : Untuk membentuk steam dan memenuhi 

kebutuhan steam alat proses 

b. Jenis : Water tube boiler 

Jumlah : 1 unit 

Harga satuan : Rp. 3.948.122.999,50 

    

c. Kapasitas : 289,87 lb/jam 

d. BHP 

Massa steam yang dihasilkan 

: 

: 

4,80 HP 

131,51 kg/jam 

4.2.13 Cooling Tower (CT-01) 

 

Gambar 4. 34 Cooling Tower (CT-01) 

a. Fungsi alat : Mendinginkan air pndingin untuk 

diumpankan kembali ke pabrik 

b. Jenis : Induced draft cooling tower 

Jumlah : 3 

 

Harga satuan : Rp. 43.636.598,50 

c. Pola aliran : Counter current 
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d. Kapasitas 

Massa air yang masuk 

Massa makeup water 

Dimensi alat 

Tinggi Menara 

Luas Menara 

Daya fan  

 

: 

: 

: 

 

: 

: 

: 

0,115 m3/jam 

129,507 lt/jam 

2,11 kg/jam 

 

12,2 m 

0,02 m2 

3 HP 

4.2.14 Pompa utilitas  

 

Gambar 4. 35 Pompa Utilitas 

kode Fungsi Daya (HP) 

PU-101 Memompakan air dari sungai menuju bak reservoir 3 

PU-102 Memompakan air dari bak penampung air ke tangki berpengaduk 0,5 

PU-103 Memompakan air dari tangki berpengaduk ke bak pengendapan 0,5 

PU-104 Memompakan air dari bak pengendapan ke sand filter 0,5 

PU-105 Memompakan air dari sand filter ke bak air bersih 0,5 

PU-106 Memompakan air bersih menuju tangki ion exchange 0,5 

PU-107 Memompakan air bersih dari tangki ion exchange menuju tangki air demin 0,5 

PU-108 Memompakan air demin menuju boiler saturated steam 0,5 

PU-109 Memompakan air bersih menuju tangki air pendingin 0,5 

PU-110 Memompakan air pendingin menuju reaktor (R-01) 0,75 

PU-111 Memompakan air pendingin menuju cooling conveyor (E-03) 0,5 
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BAB 5  

ASPEK KESELAMATAN, KESEHATAN KERJA, DAN LINGKUNGAN 

5.1 Deskripsi Singkat 

Kesehatan dan Keselamatan  Kerja (K3) merupakan aspek yang harus diperhatikan 

dalam perencanaan pabrik kimia. Dalam industri kimia, perlindungan keselamatan dan 

kesehatan kerja harus menjadi prioritas di semua bidang mulai dari produksi hingga distribusi. 

Oleh karena itu, upaya harus dilakukan  untuk mencegah bahaya  di lingkungan kerja. Potensi 

bahaya yang dapat terjadi di lingkungan kerja antara lain:  

 1. Kontak dengan bahan kimia  

 Bahan baku kimiayang dapat berbahaya secara langsung atau tidak langsung digunakan 

untuk membuat Aspirin. Efek langsung yang dapat ditimbulkan dari paparan bahan kimia antara 

lain  sesak napas, iritasi, cedera, atau  kerusakan pada bagian tubuh yang terpapar atau 

bersentuhan dengan bahan kimia tersebut. Di sisi lain, efek tidak langsung yang mungkin terjadi 

tidak segera terlihat, tetapi tidak dirasakan sampai bahan kimia ini menumpuk di dalam tubuh 

selama beberapa waktu, yang pada akhirnya menyebabkan penyakit.   

2. Api atau sumber panas  

 Salah satu bahaya yang dapat terjadi pada pembuatan Aspirin adalah kebakaran. 

Kebakaran  terjadi ketika ketiga elemen segitiga api terpenuhi. Ketiga elemen ini meliputi 

keberadaan oksigen, bahan bakar, dan nyala api. Oleh karena itu, untuk mencegah  kecelakaan 

kerja dan meningkatkan produktivitas perusahaan, kegiatan pencegahan kebakaran harus 

mencegah terjadinya ketiga faktor tersebut secara bersamaan.  

Dalam perancangan pabrik Asam Asetisalisilat (Aspirin) ini melibatkan senyawa – 

senyawa dalam fasa padat dan cair dalam prosesnya. Produk utama berupa Asam Asetil salisilat 

(Aspirin) merupakan bahan yang aman apabila terkena kontak dengan manusia. Disamping itu, 

bahan baku maupun bahan intermediate yang digunakan dalam keseluruhan proses ini 

digunakan untuk produk farmasi. Dalam perancangan pabrik Asam Asetilsalisilat ( Aspirin ) 

ini, telah dilengkapi dengan material Stainless Steel SA-167 Grade 11 type 304 yang tahan 

korosif dan sudah teruji aman untuk foodgrade ataupun produk farmasi. Adapun pertimbangan 

tentang hazard bahan baku dan alat proses dicantumkan pada subab – subab dibawah ini
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5.2 Pertimbangan Aspek Keselamatan Pabrik 

Tabel 5.  1 Identifikasi Hazard Bahan Kimia yang Digunakan Berdasarkan MSDS 

A Identifikasi hazard bahan kimia yang digunakan pada proses berdasarkan MSDS 

 Hazard Pengelolaan 

E
x
p
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si
v
e 

F
la

m
m

ab
le

 

T
o
x
ic

  

C
o
rr

o
si

v
e 

Ir
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n
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O
x
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R
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v
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Bahan Baku V        

1. Asam Salisilat  V      • Bahan baku disimpan didalam tangki 

penyimpanan tertutup rapat dan kering. 

2. Asetat Anhidrat  V  V    • Bahan baku disimpan ditangki tertutup rapat 

di tempat yang kering dan berventilasi baik.  

• Jauhkan dari panas dan sumber api. 

• Simpan dalam tempat terkunci atau di tempat 

yang hanya bisa dimasuki oleh orang-orang 

yang mempunyai kualifikasi atau berwenang 

3. Kalsium Oksida    V V   • Bahan baku disimpan di tangki yang tertutup rapat 

dan kering. Tidak disimpan bersamaan dengan bahan 

yang mudah menguap karena dapat menyebabkan 

bahan dapat terjerap ke dalam produk 

• Bahan baku ditransport kedalam/keluar tangki 

dengan menggunakan alat tertutup agar potensi 

bahaya dapat diminimalisir karena dapat 
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menyebabkan kulit kering apabila terpapar dan iritasi 

mata 

Produk         

1. Asam Asetilsalisilat (Aspirin)     V   Bahan baku disimpan ditempat yang sejuk dan pada 

wadah yang tertutup rapat ditempat kering dan 

berventilasi baik. 

Sediakan ventilasi pembuangan yang sesui ditempat- 

tempat dimana debu dapat terbentuk. 

Bahan Penunjang         

1. Asam Asetat  V  V    Bahan disimpan ditempat yang tertutup rapat di 

tempat yang kering dan berventilasi baik,  

bahan dijauhkan dari panas dan sumber api simpan 

pada suhu 15 C hingga 30 C 
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Tabel 5.  2 Identifikasi hazard peralatan proses 

B Identifikasi hazard peralatan proses 

Peralatan Hazard Keterangan Pengelolaan 
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1. Reaktor R-

101 

V V V    P = 1 atm, T = 70 oC 1. Reaktor dilengkapi dengan pengaduk atau 

agitator 

2. Dinding reaktor dilengkapi dengan isolator 

untuk menjaga agar lingkungan di sekitar 

reaktor tidak terpapar panas tinggi dari reaktor. 

3. Mamasang indicator control pada reactor  

4. Melakukan inspeksi dan pemeliharaan secara 

berkala 

2. Tangki 

penyimpanan 

bahan liquid 

   V V V P = 1 atm , T = 30 C Tangki penyimpanan bahan liquid dilengkapi 

dengan instrument pengontrolan liquid indicator 

untuk mengetahui tinggi liquid di dalam tangki  

3. Rotary Dryer  V      Memasang temperature control untuk mencegah 

terjadinya overheat 
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Tabel 5.  3 Identifikasi hazard tata letak pabrik dan lokasi proses 

C Identifikasi hazard tata letak pabrik dan lokasi proses 

Peralatan Hazard Keterangan Pengelolaan 

L
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Tata letak pabrik       

1. Letak tangki penyimpanan dari area 

proses 

 V V V Bahan baku Asam 

salisilat, Asetat 

anhidrat dan 

bahan penunjang 

asam asetat. 

Tangki penyimpanan bahan baku 

diletakkan di daerah depan proses untuk 

memudahkan proses loading dan 

unloading bahan. Serta untuk mengurangi 

potensi bahaya ledakan jarak tangki 

penyimpanan dengan proses ±100 m. 

2. Letak area produksi   V V V  Area produksi diletakkan dekan dengan 

ruang pengontroln dan operator sehingga 

mudah untuk dilakukan pengawasan dan 

pemeliharaan alat-alat  

3. Letak Penyimpanan Produk  V  V  Area penyimpanan produk diletakkan 

dekat dengan Penyimpanan bahan baku 

agar mudah dijangkau oleh peralatan 

pengangkutan 

Lokasi Proses       
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1. Jarak antara area proses dengan 

gedung kantor 

V V V   Letak area proses dan Gedung perkantoran 

memiliki minimal jarak sejauh 500 m. 

bertujuan untuk dapat meminimalisir 

resiko bahaya yang dapat terjadi pada area 

proses sehingga memiliki cukup waktu 

bagi para karyawan untuk melakukan 

evakuasi jika terjadi bahaya. 

2. Jarak antara area proses dengan jalan 

raya 

V V V   Jarak antara area proses dengan jalan raya 

minimal sejauh 2 km. agar jika terjadi 

bahaya diarea proses tidak terkena 

dampaknya  

3. Jarak antara area proses dengan 

pemukiman penduduk 

V V V   Jarak antara area proses dengan 

pemukiman penduduk minimal sejauh 5 

km untuk mengurangi resiko terjadinya 

bahaya diarea proses 
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5.3 Pertimbangan Aspek Kesehatan dan Keselamatan Kerja 

Tabel 5.  4 Identifikasi potensi paparan kimia 

A Identifikasi potensi paparan kimia 

Jenis Paparan Hazard Keterangan Pengelolaan 
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1. Asam Salisilat    V  V Digunakan sebagai 

bahan baku 

pembentukan Aspirin. 

Memiliki resiko 

bahaya jika terkena 

mata dan yang dapat 

menyebabkan iritasi 

serta kerusakan mata 

yang serius. 

Operator dan karyawan 

harus menggunakan 

masker, baju pelindung 

diri serta kaca mata  

2. Asetat Anhidrat      V Digunakan sebagai 

bahan baku 

pembentukan Aspirin. 

Memiliki resiko 

bahaya jika terkena 

mata dan kulit yang 

dapat menyebabkan 

iritasi. 

Operator dan karyawan  

harus menggunakan 

masker, baju pelindung 

diri serta kaca mata 
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3. Kalsium Oksida  V    V Digunakan sebagai 

bahan baku 

pembentukan Aspirin. 

Memiliki resiko 

bahaya jika terkena 

mata dan kulit yang 

dapat menyebabkan 

iritasi. Dn jika terhirup 

dan tertelan debu CaO 

akan mengakibatkan 

batuk, bersin sampai 

kerusakan pada paru-

paru 

Operator da karyawan 

harus menggunakan 

masker, baju pelindung 

diri serta kaca mata 

4. Asam asetilsalisilat  V    V Produk utama dari 

hasil reaksi. Jika 

terhirup dapat 

menyebabkan batuk 

dan nyeri tenggorokan, 

dapat menyebabkan 

iritasi pada mata dan 

kulit. 

Operator dan karyawan 

harus menggunakan 

masker, baju pelindung 

diri serta kaca mata 

5. Kalsium Asetat      V Digunakan sebagai 

bahan baku 

pembentukan Aspirin. 

Memiliki resiko 

bahaya jika terkena 

mata dan kulit yang 

dapat menyebabkan 

iritasi. 

Operator dan karyawan 

harus menggunakan 

masker, baju pelindung 

diri serta kaca mata 



 

69 

 

Institut Teknologi Indonesia 

6. Asam Asetat      V Digunakan sebagai 

bahan baku 

pembentukan Aspirin. 

Memiliki resiko 

bahaya jika terkena 

mata dan kulit yang 

dapat menyebabkan 

iritasi. 

Operator dan karyawan 

harus menggunakan 

masker, baju pelindung 

diri serta kaca mata 

B Identifikasi potensi paparan fisis 

Jenis Paparan Hazard Keterangan Pengelolaan 

T
u
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k
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1. Kebisingan V      Kebisingan berasal 

dari reactor 

RATB/CSTR dan 

rotary vacuum filter  

Operator harus 

menggunakan earplug 

2. Panas    V   Berasal dari boiler dan 

alat penukan panas 

Operator harus 

menggunakan alat 

pelindung diri yaitu baju 

safety 

3. Bau    V    Berasal dari bahan 

baku padatan 

Operator harus 

menggunakan alat 

pelindung wajah/masker 
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5.4 Pertimbangan Aspek Lingkungan Pabrik 

Tabel 5.  5 Identifikasi hazard emisi gas yang dihasilkan dari proses 

A Identifikasi hazard limbah cair yang dihasilkan dari proses 

Limbah Cair Sumber Hazard Keterangan Pengelolaan 
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1. Sisa monomer 

dari rotary 

vacuum filter 

 

Filtrat dari keluaran 

rotary vacuum filter  

 V V     Sisa bahan baku dan 

solvent di tampung 

dalam tangki limbah 

untuk diolah dan 

diserahkan kepada 

pihak ketiga  

    

 



 

71 

 

Institut Teknologi Indonesia 

BAB 6 

ANALISIS KELAYAKAN PABRIK 

6.1 Manajemen Perusahaan  

Perusahaan merupakan suatu unit kegiatan ekonomi yang diorganisir dan dijalankan 

untuk menyediakan barang atau jasa bagi masyarakat dengan tujuan untuk memperoleh laba 

atau keuntungan. Dengan mempertimbangkan bahwa untuk mendirikan suatu pabrik Aspirin 

membutuhkan investasi yang cukup besar, maka bentuk badan usaha yang dipilih adalah 

Perseroan Terbatas (PT) yaitu PT. Gemilang Jaya yang terletak di Gresik, Jawa Timur. 

Perseroan Terbatas merupakan suatu badan usaha yang didirikan oleh beberapa orang, 

dimana badan hukum ini memiliki kekayaan, hak, dan kewajiban sendiri, yang terpisah dari 

pendiri (Pemegang Saham), maupun pengurusnya (Komisaris dan Direksi). Perseroan Terbatas 

memiliki beberapa keuntungan, antara lain:  

a. Pemakaian nama Perseroan Terbatas dilindungi oleh undang-undang  

b. Kelangsungan perusahaan lebih terjamin karena perusahaan tidak tergantung pada satu 

pihak dan kepemilikannya bisa berganti-ganti.  

c. Kekayaan perusahaan terpisah dari kekayaan pribadi pemilik saham. 

d. Pengelolaan perusahaan terpisah dari pemilik saham (pemilik perusahaan) , sehingga 

tanggung jawab berjalannya perusahaan berada di tangan pengelola.  

e. Kemungkinan penambahan modal untuk peluasan lebih mudah.  

f. Pengelolaan perusahaan dapat dilakukan lebih efisien serta professional karena 

pembagian tugas dan tanggung jawab pengurus (direktur dan dewan komisaris) serta 

pemegang saham diatur dengan jelas.  

PT Aspirin Indonesia direncanakan memiliki 118 orang pegawai mulai dari SDM 

hingga operator yang bekerja dipabrik dan beroperasi selama 330 hari dalam setahun dengan 

waktu kerja 24 jam dalam sehari. Hari kerja unit produksi adalah hari Senin sampai hari 

Minggu. Sisa hari yang bukan hari libur digunakan untuk perbaikan atau perawatan dan shut 

down. Dengan tujuan untuk menjaga kelancaran proses produksi serta mekanisme administrasi 

dan pemasaran maka waktu kerja karyawan diatur dengan sistem shift dan nonshift. 



 

72 

 

Institut Teknologi Indonesia 

Jadwal kerja shift berlaku bagi karyawan pada unit produksi dan dilakukan secara 

bergilir. Yang termasuk karyawan shift antara lain : 

1. Unit produksi  

2. Unit Utilitas  

3. Unit Quality Control (QC)  

4. Unit Pemeliharaan (Maintenance)  

5. Keamanan Jadwal kerja shift berlaku bagi karyawan pada unit produksi dan dilakukan 

secara bergilir.  

Pembagian kerja karyawan dibagi dalam 4 grup, dimana masing-masing grup akan bekerja 

sesuai dengan waktu antar shift dalam satu minggu. Pengaturan jadwal kerja shift dapat dilihat 

pada Tabel 6.1. Baik pada plant monomer maupun plant polimerisasi disusun jadwal shift yang 

sama. 

Shift Jam Kerja 

I 07.00 – 15.00 

II 15.00 – 23.00 

III 23.00 – 07.00 

Tabel 6. 1 Pembagian Jadwal Shift 

Pembagian jadwal kerja shift dibagi dalam grup yang dapat dilihat pada table  

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 

Keterangan : 

A : Grup Kerja I 

B : Grup Kerja II 

C : Grup Kerja III 

D : Grup Kerja IV 
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Hari kerja untuk sistem non-shift berlaku untuk para karyawan administrasi kantor dan 

karyawan yang tidak terlibat langsung dalam kegiatan produksi dan pengamanan pabrik. Hari 

kerja sistem non-shift adalah hari Senin sampai Jumat dengan pengaturan jam kerja yang dapat 

dilihat pada Tabel 6.3 

Shift Jam Kerja Jam Istirahat 

Senin – Jum’at 08.00 – 17.00 12.00 – 13.00 

Sabtu 08.00 – 13.00 Tanpa Istirahat 

Tabel 6. 2 Pembagian Jadwal Non-Shift 

6.1.1 Diagram organisasi 

Struktur organisasi perusahaan disusun sebagaimana layaknya suatu badan usaha yang 

bergerak dalam industri dan perdagangan, yang membagi-bagi unit dalam organisasi secara 

fungsional. Struktur organisasi perusahaan terdiri dari fungsi-fungsi dan hubungan yang 

menyatakan keseluruhan kegiatan untuk mencapai sasaran. Dalam perencanaan pabrik 

Polychloroprene ini, struktur organisasi yang dipilih adalah struktur organisasi garis. 

Keuntungan dari struktur organisasi ini adalah :  

a. Struktur organisasinya sederhana dan jelas  

b. Pembagian tugas menjadi jelas antara pelaksana tugas pokok dan pelaksana tugas 

penunjang 

c. Wewenang dan tanggung jawab lebih mudah dipahami sehingga tidak terjadi 

kesimpangsiuran perintah dan tanggung jawab kepada karyawan  

d. Disiplin kerja dapat terlaksana dengan baik  

e. Mata rantai instruksi yang menghubungkan seluruh unit dalam organisasi berada 

dibawah organisasi yang jelas. 
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Gambar 6. 1 Struktur Organisasi PT. Aspirin 

Berdasarkan Gambar 6.1 bagian-bagian dari kepengurusan perusahaan memiliki tugas 

dan wewenang yang berbeda antara satu bagian dengan bagian yang lain. 

1) Rapat Umum Pemegang Saham (RUPS) 

Rapat Umum Pemegang Saham (RUPS) merupakan Lembaga tertinggi dan bagian 

terpenting bagi para pemegang saham untuk mengambil keputusan penting yang  bertujuan 

sebagai tempat untuk memutuskan arah perseroan dan forum dewan komisaris serta dewan 

direksi untuk melaporkan dan bertanggung jawab terhadap pelaksanaan kinerja kepada para 

pemegang saham. Adapun tugas RUPS adalah sebagai berikut : 

a) Mengangkat dan memberhentikan anggota dewan komisaris dan direksi 

b) Mengevaluasi kinerja dewan komisaris dan direksi 

c) Menyetujui perubahan anggaran dasar 

d) Mengatur alokasi keuntungan laba  

2. Dewan Komisaris  

Dewan Komisaris bertugas melakukan pengawasan terhadap kebijakan pengurusan, 

jalannya pengurusan pada umumnya baik mengenai Perseroan maupun usaha Perseroan 

yang dilakukan oleh direksiserta memberikan nasihat kepada Direksi dalam 

melaksanakan tugas manajemennya. Secara umum tugas Dewan KOmisaris yaitu 

sebagai berikut : 

a) Mengawasi kebijakan pengurusan dan pelaksanaannya serta memberikan 

nasihat kepada direksi. 

b) Membentuk komite-komite untuk mendukung aktivitas pelaksanaan 

c) Menyelenggarakan RUPS sesuai perturan 
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d) Mengambil alih sementara pengurusan Perseroan jika Perseroan tidak memiliki 

seorangpun anggota Direksi. 

3. Direktur 

Direktur dipilih oleh RUPS untuk menjalankan kegiatan operasional perusahaan secara 

keseluruhan. Tugas dan wewenang Direktur adalah :  

a) Bertanggung jawab penuh atas jalannya kegiatan operasional perusahaan.  

b) Bertanggung jawab atas kinerja perusahaan kepada Rapat Umum Pemegang 

Saham (RUPS). 

c) Menetapakan kebijakan operasional perusahaan. 

d) Mengangkat dan memberhentikan karyawan. 

4. Manajer 

Dalam melaksanakan tugasnya, manajer mempunyai wewenang untuk merumuskan 

kebijakan yang berkaitan dengan proses produksi, marketing, keuangan dan personalia. 

Terdapat 4 manajer, yaitu :  

1) Manajer Produksi dan Teknik  

Manajer produksi dan Teknik mempunyai wewenang untuk merumuskan 

kebijakan Teknik operasi pabrik dan mengawasi proses operasional pabrik. 

Manajer Produksi dan Teknik membawahi : 

a) Kepala Bagian Proses  

1. Mengawasi pelaksanaan operasi selama proses produksi 

berlangsung. 

2. Mengawasi persediaan bahan baku dan penyimpanan hasil 

produksi serta transportasi hasil produksi.  

3. Bertanggung jawab atas kelancaran fungsional unit-unit sarana 

penunjang (utilitas) serta meneliti dan mengembangkan 

spesifikasi produk. 

b) Kepala Bagian Utilitas  

1. Mengawasi kelancaran atas fungsional unit-unit sarana 

penunjang. 

2. Mengawasi pelaksanaan proses pengolahan air dan pembuatan 

steam.  
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3. Mengawasi pemakaian energi dalam proses pabrik  

c) Kepala Bagian Quality Control, Quality Assurance dan Research and 

Development  

1. Mengontrol kualitas bahan baku dan bahan penunjang yang akan 

digunakan dalam proses produksi serta kualitas produk yang 

dihasilkan. 

2. Mengawasi kegiatan laboratorium dan pengolahan data.  

3. Bertanggung jawab atas penelitian dan pengembangan proses 

produksi.  

d) Kepala Bagian Engineering &Maintenance  

1. Mengkoordinasi kegiatan pemeliharaan fasilitas penunjang 

kegiatan produksi.  

2. Mengkoordinasi kegiatan pemeliharaan penunjang kelistrikan 

dan instrumentasi.  

3. Mengkoordinasi kegiatan pemeliharaan fasilitas penunjang aspek 

kesehatan dan keselamatan kerja. 

2) Manajer Umum dan SDM 

Manajer umum dan SDM memiliki tugas dan tanggung jawab dalam 

melaksanakan pemasaran hasil produksi. Manajer Pemasaran membawahi : 

a) Kepala Bagian Umum  

1. Memberikan pelayanan bagi semua unsur dalam organisasi di bidang 

kesejahterahan, fasilitas kesehatan dan keselamatan kerja bagi 

seluruh karyawan dan keluarganya. 

2. Mengatur dan meningkatkan hubungan kerjasama antara masyarakat 

sekitar. 

b) Kepala Bagian SDM  

1. Membawahi seksi kepegawaian yang bertugas untuk menerima 

karyawan dan mengadakan pembinaan (Technical Training) serta 

pemutusan hubungan kerja. 

2. Memberikan pelatihan dan pendidikan kepada para karyawan 

perusahaan 
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3. Mengatur segala hal yang berkenan dengan kepegawaian seperti 

pengaturan jadwal kerja, cuti karyawan dan lain-lain. 

c) Kepala bagian Keuangan dan Akunting  

1. Mengawasi dan mengatur setiap pengeluaran untuk membeli bahan 

baku dan pemasukan dari penjualan produk.  

2. Mengatur dan melakukan pembayaran gaji karyawan  

3. Menentukan kenaikan gaji karyawan tiap tahun  

4. Mengatur dan merencanakan pembelian barang inventaris  

5. Melakukan pengolahan data terhadap seluruh kegiatan perusahaan 

yang berhubungan dengan keuangan. 

d) Kepala Bagian Pengadaan  

1. Mengkoordinasikan pelaksanaan penyelenggara pengadaan 

barang/jasa 

2. Mengkoordinasikan administrasi dan pembinaan sumber daya 

manusia 

3) Manajer Pemasaran dan Distribusi 

Manajer Pemasaran dan Distribusi memiliki tugas yaitu memimpin survey 

marketing dan competitor serta membuat strategi pemasarn, mengimpementasi 

dan mengkomunikasikan produk perusahaan baik dalam bentuk barang ataupun 

jasa yang bertujuan untuk meningkatkan keuntungan perusahaan.manajer 

Pemasaran dan Distribusi membawahi : 

a) Kepala bagian pemasaran  

1. Memimpin inspirasi promosi produk 

2. Mengkoordinasikan strategi pemasaran 

3. Memonitor pertumbuhan perusahaan  

b) Kepala bagian distribusi  

1. Melakukan kegiatan penjualan dan penyaluran barang-barang 

produksi ke tempattempat yang telah ditentukan pada bagian 

pemasaran dan promosi.  

2. Meningkatkan kerjasama dengan pihak-pihak terkait untuk 

kelancaran dan keamanan jalur distribusi 
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5. Kepala seksi  

Setiap kepala bagian dalam melaksanakan tugasnya dibantu oleh kepala seksi yang 

masing – masing membawahi kepala regu dan para operator. Kepala Seksi (Kasie) 

memiliki tugas dan tanggung jawab antara lain sebagai berikut :  

Memimpin bagiannya masing-masing agar berjalan dengan semestinya.  

Mengadakan pengawasan dan evaluasi atas semua kegiatan dalam bidangnya dan 

melaporkan kepada kepala bagian secara berkala.
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6.1.2 Perincian Jabatan dan Penggolongan Gaji 

Upah tenaga kerja disesuaikan dengan golongan tenaga kerja, tergantung kedudukan 

dalam struktur organisasi dan lama bekerja di perusahaan. Upah yang diterima oleh setiap 

karyawan terdiri dari : 

a. Gaji pokok 

b. Tunjangan jabatan 

c. Tunjangan kehadiran (transportasi) bagi staf non-shift 

d. Tunjangan kesehatan dengan penyediaan dokter perusahaan dan rumah sakit yang telah 

ditunjuk oleh perusahaan bagi seluruh karyawan sesuai dengan golongannya. 

Sistem pembayaran upah dibedakan menjadi : 

a. Upah Bulanan 

Upah bulanan diberikan kepada karyawan tetap dengan besar gaji berdasarkan Pendidikan, 

keahlian, dan kedudukan pada organisasi. 

b. Upah Borongan 

Upah ini diberikan kepada buruh borongan dengan besar gaji tergantung jenis dan jumlah beban 

pekerjaan. 

c. Upah Harian 

Upah harian diberikan kepada pekerja tidak tetap yang dibutuhkan sewaktu-waktu, misalnya 

outsourcing. Upah ini diberikan sesuai jumlah hari dan jam kerja. 

Selain upah rutin, karyawan diberikan upah tambahan dengan perhitungan sebagai berikut : 

a. Lembur hari biasa 

Besarnya upah lembur per jam yang diberikan kepada karyawan adalah satu setengah kali gaji 

per jam. 

b. Lembur hari Minggu atau hari libur 

Besarnya upah lembur per jam diberikan kepada karyawan adalah dua kali gaji per jam. 

c. Jika karyawan dipanggil untuk bekerja di luar jam kerja, maka akan diberikan upah 

tambahan. Perincian dan penggolongan upah karyawan dapat dilihat pada tabel 
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Tabel 6. 3 Perincian Jabatan dan Penggolongan Gaji 

No. Jabatan Jumlah 

Jenjang 

Pendidikan 
Gaji / bulan 

Total 

Minimum (Rp) (Rp) 

1 Komisaris 2 -  Rp       30.000.000,00   Rp    60.000.000,00  

2 Direktur 1 S2  Rp       40.000.000,00   Rp    40.000.000,00  

3 Manajer 3 S2  Rp       18.000.000,00   Rp    54.000.000,00  

4 Kepala bagian 10 S1  Rp       10.000.000,00   Rp  100.000.000,00  

5 Kepala Seksi 10 S1  Rp         7.000.000,00   Rp    70.000.000,00  

6 Sekertaris Direktur 1 S1  Rp         4.450.000,00   Rp      4.450.000,00  

7 Sekertaris Manajer 4 S1  Rp         4.500.000,00   Rp    18.000.000,00  

Karyawan Shift  

8 

Proses Proses 

Ketua Regu Shift  3 S1  Rp              5.300.000   Rp         15.900.000  

Anggota Shift 9 D3  Rp              4.700.000   Rp         42.300.000  

9 

Utilitas dan Instrumentasi  

Ketua Regu Shift  3 S1  Rp              5.300.000   Rp         15.900.000  

Anggota Shift 6 D3  Rp              4.700.000   Rp         28.200.000  

10 

Keamanan 

Ketua Regu Shift  1 SMA/SMK  Rp              4.500.000   Rp           4.500.000  

Anggota Shift 6 SMA/SMK  Rp              4.000.000   Rp         24.000.000  

11 

Maintance (mekanik workshop) 

Ketua Regu Shift  3 S1  Rp              5.300.000   Rp         15.900.000  

Anggota Shift 3 D3  Rp              4.700.000   Rp         14.100.000  

12 

Jaminan Mutu (Quality Control, Quality Assurance dan R&D) 

Ketua Regu Shift  7 S1  Rp              5.300.000   Rp         37.100.000  

Anggota Shift 15 D3  Rp              4.700.000   Rp         70.500.000  

13 

SDM dan Umum 

Pelaksana Rumah 

Tangga  
3 SMA/SMK  Rp              4.000.000   Rp         12.000.000  

Pelaksana Fasilitas 

Umum  2 SMA/SMK  Rp              4.000.000   Rp           8.000.000  

Karyawan Non-shift 

14 Pemasaran  2 D3  Rp              4.700.000   Rp           9.400.000  

15 Distribusi  2 D3  Rp              4.700.000   Rp           9.400.000  

akunting dan pengadaan        

16 
Keuangan  2 D3  Rp              4.700.000  

 Rp      

9.400.000  

17 Akunting 2 D3  Rp              4.700.000  
 Rp      

9.400.000  

18 pengadaan  2 D3  Rp              4.700.000  
 Rp      

9.400.000  
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SDM dan Umum       

19 Personalia 2 
D3 

 Rp              4.700.000  
 Rp      

9.400.000  

20 Gudang 2 D3  Rp              4.700.000  
 Rp      

9.400.000  

21 Supir 3 D3  Rp              4.000.000  
 Rp    

12.000.000  

22 
Kepala Seksi 

Kebersihan  
1 D3  Rp              4.500.000  

 Rp      

4.500.000  

23 Cleaning Service  4 
D3 

 Rp              4.000.000  
 Rp    

16.000.000  

24 Kepala Seksi K3 1 S1  Rp              5.300.000  
 Rp      

5.300.000  

25 K3 3 S1  Rp              4.700.000  
 Rp    

14.100.000  

TOTAL 118 TOTAL  Rp       752.550.000  

6.2 Kelayakan Ekonomi  

Analisa kelayakan ekonomi ditinjau dari kebutuhan modal investasi, seberapa besar laba 

yang diperoleh, jangka waktu pengembalian modal investasi dan indicator untuk mengetahui 

tingat kapasitas produksi (break event point), maka akan diketahui bahwa pabrik ini layak untuk 

didirikan dilihat dari aspek ekonominya.  

6.2.1 Asumsi dan Parameter 

Asumsi dan parameter yang digunakan pada analisis kelayakan ekonomi pendirian 

pabrik Aspirin dapat dilihat pada Tabel 6.4. 

Tabel 6. 4 Asumsi dan Parameter untuk Analisis Kelayakan Ekonomi 

Asumsi dan Parameter 

Tipe pabrik solid-liquid processing plant  

Metode estimasi  

Depresiasi Flat ( Rp.525.877.898.408,02 ) 

Hari kerja 330 hari 

Umur pabrik 10 tahun 

Lama konstruksi 1 tahun 

Suku bunga pinjaman 10 % 

Bank referensi Bank BNI 

Komposisi pemodalan 62 % modal sendiri 

38 % pinjaman dari bank 

1 USD Rp. 15.000 
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6.2.2 Fixed Capital (Modal Tetap) 

Tabel 6.3 menampilkan komponen-komponen biaya yang termasuk dalam kategori 

modal tetap pada pendirian pabrik Aspirin. 

Tabel 6. 5 Fixed Capital 

No Komponen  Biaya 

A DIRECT COST   

1 Pengadaan alat (peralatan proses dan utilitas) 100% Rp            76.448.654.251 

 

2 Instalasi 39% Rp       29.814.975.158,08 

 

3 Instrument dan alat control 13% Rp            9.938.325.053  

4 Perpipaan Terpasang  31% Rp            23.699.082.818 

 

5 Pelistrik terpasang  10% Rp         7.644.865.425,15 

 

 Civil    

6 Bangunan 29% Rp       22.170.109.732,93 

7 Biaya pengerukan , pengambilan tanah 5% Rp         3.822.432.712,57 

8 Service facilities and yard improvement, 55% Rp       42.046.759.838,32 

 

9 Harga Tanah (Land survey & cost)  Rp       20.000.000.790,00  

 

10 DFCI tak terduga  10% Rp            23.558.520.578 

 Total Direct Cost  Rp       259.143.726.357 

B INDIRECT COST   

11 Engineering and supervision 32% Rp            82.925.992.434 

12 Biaya kontruksi 34% Rp            88.108.866.961 

12 Contactor’s fee 5% Rp            12.957.186.318 

13 Kontingensi  10% Rp            25.914.372.636 

14 IFCI tak terduga  10%  Rp       20.990.641.834,93 

Total Indirect Cost Rp          230.897.060.184 

FCI = DFCI + IFCI Rp          490.040.786.541 
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6.2.3 Modal kerja (working capital) 

Modal kerja merupakan modal yang diperlukan untuk membiayai seluruh kegiatan 

operasional. Modal kerja dihitung untuk masa 3 bulan dengan jumlah hari kerja 90 hari. Tabel 

6.4 menampilkan komponen-komponen yang termasuk dalam kategori modal pada pendirian 

pabrik Aspirin. 

Tabel 6. 6 Modal Kerja 

Komponen   Biaya 

Biaya pengemasan dan distribusi 

produk  

2% Bahan baku Rp           1.654.809.802,6 

 

Biaya pengawasan mutu 1% Bahan Baku  Rp                 827.404.901 

 

Biaya pemeliharaan dan perbaikan 2% DFCI Rp              5.182.874.527  

Gaji karyawan  3 x Gaji/bulan Rp         2.257.650.000,00  

Sub total working capital investement 

(WCI)  

  Rp            9.922.739.231 

 

Bunga pinjaman selama konstruksi  10%  Rp            25.914.372.636 

 

Total WCI   Rp       35.837.111.866,68 

 

Jadi, Total Capital Investement (TCI) yang dibutuhkan adalah sebagai berikut : 

TCI = FCI + WCI 

 = Rp          490.040.786.541 + Rp       35.837.111.866,68 

 

  = Rp          525.877.898.408   

 

6.2.4 Biaya Produksi 

Biaya Produksi adalah biaya yang harus dikeluarkan untuk mengolah bahan baku 

menjadi produk jadi yang siap untuk dijual. Adapun Biaya Pengeluaran Umum yang harus 

dikeluarkan untuk menunjang produksi. Biaya produksi dan Biaya Pengeluaran Umum dihitung 

pertahun selama 10 tahun kedepan dengan jumlah 330 hari dan sesuai dengan kapasitas 

produksi.
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Tabel 6. 7 Biaya Produksi Tahun ke-1 sampai Tahun ke-10 

TAHUN I II 

KAPASITAS PRODUKSI 80% 90% 

BIAYA PRODUKSI (PRODUCT COST) Fixed Cost Variable Cost Fixed Cost Variable Cost 

A. Biaya Manufacturing (Manufacturing Cost)             

1. Biaya Manufacturing Langsung (DMC)             

a. Biaya Bahan Baku     Rp  -    Rp 242.705.447.537,79  

 Rp                                            

-     Rp  300.347.991.328,02  

b. Gaji Karyawan     Rp 10.460.445.000,00     Rp  11.506.489.500,00    

c. Biaya Pemeliharaan dan Perbaikan (kenaikan 5% per tahun) 2% DFCI Rp 5.182.874.527,14    Rp 5.442.018.253,50    

d.  Biaya Royalti dan Paten 0,5% TS Rp -                                            Rp 1.146.089.902,00  

 Rp                                            

-     Rp     1.418.286.253,73  

e.  Biaya Laboratorium                        0,5% BB Rp -    Rp 1.213.527.237,69  

 Rp                                            

-     Rp     1.501.739.956,64  

f.  Biaya pengemasan produk 2,0% BB Rp -                                   Rp 4.854.108.950,76  

 Rp                                            

-     Rp        6.006.959.826,56  

g.  Biaya sarana penunjang     Rp 8.562.637,73  Rp 47.255.784.535,34  Rp 9.418.901,50   Rp         58.479.033.362,48  

h.  Biaya start up     Rp 9.620.646.454,37    Rp 10.582.711.099,81    

  Total Biaya Manufacturing Langsung (DMC)     Rp 25.272.528.619,24   Rp 297.174.958.163,57  Rp. 27.540.637.754,81   Rp     367.754.010.727,42  

  Biaya Plant Overhead 20% (b+c) Rp 3.128.663.905,43    Rp 3.389.701.550,70    

  Biaya Manufacturing Tetap (FMC)             

2. Depresiasi                          Rp 70.946.976.360,19    Rp 70.946.976.360,19    

3. 

Pajak Bumi dan Bangunan diperkirakan 0.1 % x (tanah + 

bangunan),kenaikan 10 %  /th 0,1%   Rp 42.170.110,52    Rp 46.387.121,58    

a. Biaya asuransi (kenaikan 10 %) pertahun                             0,5% DFCI Rp 1.295.718.631,79    Rp 1.425.290.494,96    

b. Total Biaya Manufacturing Tetap (FMC)     Rp 72.284.865.102,50    Rp 72.418.653.976,73    

B. Pengeluaran Umum (General Expenses)      Rp                                              -      

 Rp                                            

-      

a. Biaya administrasi                      5% b Rp 523.022.250,00    Rp 575.324.475,00    
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b. Biaya distribusi dan penjualan 10% f 

Rp                                              

-     Rp  485.410.895,08  

 Rp                                            

-    Rp 600.695.982,66  

c. Bunga Bank     Rp 20.000.000.000,00    Rp 20.000.000.000,00    

d. Angsuran Pokok     Rp 20.000.000.000,00    Rp 18.056.422.052,32    

  Total Pengeluaran Umum     Rp 40.523.022.250,00  Rp 485.410.895,08  Rp 38.631.746.527,32  Rp  600.695.982,66  

Total Biaya   Rp 141.209.079.877,17  Rp 297.660.369.058,65  Rp 141.980.739.809,56  Rp 368.354.706.710,08  

Total Biaya Produksi (TPC)    Rp  438.869.448.935,82   Rp    510.335.446.519,64  

 

TAHUN III IV 

KAPASITAS PRODUKSI 100% 100% 

BIAYA PRODUKSI (PRODUCT COST) Fixed Cost Variable Cost Fixed Cost Variable Cost 

A. Biaya Manufacturing (Manufacturing Cost)             

1. Biaya Manufacturing Langsung (DMC)             

a. Biaya Bahan Baku      Rp -      Rp367.091.989.400,91     Rp403.801.188.341,00 

b. Gaji Karyawan     

  

Rp12.657.138.450,00   Rp13.922.852.295,00   

c. Biaya Pemeliharaan dan Perbaikan (kenaikan 5% per tahun) 2% DFCI Rp5.714.119.166,17       Rp5.999.825.124,48   

d.  Biaya Royalti dan Paten 0,5% TS  Rp -      Rp1.733.460.976,78     Rp1.906.807.074,45 

e.  Biaya Laboratorium                        0,5% BB  Rp -      Rp1.835.459.947,00   Rp2.019.005.941,71 

f.  Biaya pengemasan produk 2,0% BB  Rp -      Rp7.341.839.788,02     Rp8.076.023.766,82 

g.  Biaya sarana penunjang       Rp 10.360.791,65   Rp71.474.374.109,70  Rp 11.396.870,81    Rp78.621.811.520,67 

h.  Biaya start up     

 

Rp11.640.982.209,79    Rp 12.805.080.430,77    

  
Total Biaya Manufacturing Langsung (DMC)     

  

Rp30.022.600.617,62   Rp449.477.124.222,41   Rp32.739.154.721,07  Rp 494.424.836.644,65 

  Biaya Plant Overhead 20% (b+c) Rp3.674.251.523,23     Rp3.984.535.483,90   

  Biaya Manufacturing Tetap (FMC)             
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2. 
Depresiasi                         

  

Rp70.946.976.360,19    Rp70.946.976.360,19    

3. 

Pajak Bumi dan Bangunan diperkirakan 0.1 % x (tanah + 

bangunan),kenaikan 10 %  /th 0,1%   Rp51.025.833,73     Rp56.128.417,11   

a. Biaya asuransi (kenaikan 10 %) pertahun                             0,5% DFCI   Rp1.567.819.544,46     Rp1.724.601.498,91   

b. 
Total Biaya Manufacturing Tetap (FMC)     

  

Rp72.565.821.738,38   Rp 72.727.706.276,20   

B. Pengeluaran Umum (General Expenses)      Rp -          

a. Biaya administrasi                      5% b   Rp632.856.922,50     Rp 696.142.614,75   

b. Biaya distribusi dan penjualan 10% f  Rp -    Rp734.183.978,80    Rp 807.602.376,68 

c. 
Bunga Bank     

  

Rp16.112.844.104,64     Rp 14.169.266.156,96   

d. Angsuran Pokok 
    

  

Rp19.435.779.476,78   Rp 19.435.779.476,78   

  
Total Pengeluaran Umum     

  

Rp36.181.480.503,93 Rp734.183.978,80   Rp 34.301.188.248,50 Rp807.602.376,68 

Total Biaya     Rp142.444.154.383   Rp450.211.308.201   Rp143.752.584.730 Rp495.232.439.021 

Total Biaya Produksi (TPC)     Rp 592.952.738.093,60     Rp 638.985.023.750,99    

 

TAHUN V VI 

KAPASITAS PRODUKSI 100% 100% 

BIAYA PRODUKSI (PRODUCT COST) Fixed Cost Variable Cost Fixed Cost Variable Cost 

A. Biaya Manufacturing (Manufacturing Cost)             

1. Biaya Manufacturing Langsung (DMC)             

a. Biaya Bahan Baku       

 Rp444.181.307.175,10  

  

 Rp 

482.236.889.492,39  

b. Gaji Karyawan     
 Rp15.315.137.524,50  

 

 Rp16.846.651.276,95    

c. Biaya Pemeliharaan dan Perbaikan (kenaikan 5% per tahun) 2% DFCI 
 Rp6.299.816.380,71  

 

 Rp 6.618.612.153,82    

d.  Biaya Royalti dan Paten 0,5% TS 

 
 Rp2.097.487.781,90  

  

 Rp 

2.307.236.560,09  
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e.  Biaya Laboratorium                        0,5% BB 

 
 Rp2.220.906.535,88  

  

 Rp 

2.411.184.447,46  

f.  Biaya pengemasan produk 2,0% BB 

 
 Rp8.883.626.143,50  

  

 Rp 

9.644.737.789,85  

g.  Biaya sarana penunjang     

 Rp12.536.557,89   Rp86.483.992.672,73  

 Rp 13.790.213,68  

 Rp 

102.044.026.028,48  

h.  Biaya start up     
 Rp14.085.588.473,85  

 

 Rp15.494.147.321,24    

  
Total Biaya Manufacturing Langsung (DMC)     

 Rp35.713.078.936,95   Rp543.867.320.309,11  

 Rp38.973.200.965,69  

 Rp 

598.644.074.318,27  

  Biaya Plant Overhead 20% (b+c)  Rp4.322.990.781,04  
   Rp 4.693.052.686,15    

  Biaya Manufacturing Tetap (FMC)     

 

      

2. Depresiasi                         
 Rp91.487.984.492,17  

   Rp41.515.159.533,88    

3. 

Pajak Bumi dan Bangunan diperkirakan 0.1 % x (tanah + 

bangunan),kenaikan 10 %  /th 0,1%   

 Rp61.741.258,82  

   Rp 67.937.828,30    

a. Biaya asuransi (kenaikan 10 %) pertahun                             0,5% DFCI 
 Rp1.897.061.648,80  

   Rp 2.087.968.159,43    

b. Total Biaya Manufacturing Tetap (FMC)      Rp93.446.787.399,79  
   Rp43.671.065.521,61    

B. Pengeluaran Umum (General Expenses)     

 

      

a. Biaya administrasi                      5% b 
 Rp765.756.876,23  

   Rp 842.332.563,85    

TAHUN V VI 

KAPASITAS PRODUKSI 100% 100% 

BIAYA PRODUKSI (PRODUCT COST) Fixed Cost Variable Cost Fixed Cost Variable Cost 

b. Biaya distribusi dan penjualan 10% 
f  

  Rp888.362.614,35    Rp 964.473.778,98  

c. Bunga Bank   

 
 Rp12.225.688.209,29  

   Rp10.276.520.359,58    

d. Angsuran Pokok   

 
 Rp19.435.779.476,78  

   Rp19.446.959.280,85    

  Total Pengeluaran Umum      Rp32.427.224.562,30  
 Rp888.362.614,35  Rp30.565.812.204,27   Rp 964.473.778,98  

Total Biaya     Rp165.910.081.680 
 Rp544.755.682.923  

 Rp 117.903.131.378  
 Rp 

599.608.548.097  

Total Biaya Produksi (TPC)      Rp710.665.764.603,54    Rp 717.511.679.474,98  

 



 

88 

 

Institut Teknologi Indonesia 

TAHUN VII VIII 

KAPASITAS PRODUKSI 100% 100% 

BIAYA PRODUKSI (PRODUCT COST) Fixed Cost Variable Cost Fixed Cost Variable Cost 

A. Biaya Manufacturing (Manufacturing Cost)             

1. Biaya Manufacturing Langsung (DMC)             

a. Biaya Bahan Baku       

 

Rp537.459.381.681,87    

 Rp591.205.319.850,06  

b. Gaji Karyawan     

 Rp18.531.316.404,65  
 

 

Rp20.384.448.045,11  

 

c. 

Biaya Pemeliharaan dan Perbaikan (kenaikan 5% per 

tahun) 2% DFCI 

 Rp6.945.547.559,73  
 

 Rp7.292.824.937,72  
 

d.  Biaya Royalti dan Paten 0,5% TS   
 Rp2.537.960.216,10  

  
 Rp2.791.756.237,71  

e.  Biaya Laboratorium                        0,5% BB   
 Rp2.687.296.908,41  

  
 Rp2.956.026.599,25  

f.  Biaya pengemasan produk 2,0% BB   
 Rp10.749.187.633,64  

  
 Rp11.824.106.397,00  

TAHUN VII VIII 

KAPASITAS PRODUKSI 100% 100% 

BIAYA PRODUKSI (PRODUCT COST) Fixed Cost Variable Cost Fixed Cost Variable Cost 

g.  Biaya sarana penunjang     

 Rp15.169.235,05   

Rp104.645.631.134,01   Rp16.686.158,56 

 Rp115.110.194.247,41  

h.  Biaya start up     
 Rp17.043.562.053,36  

 
 Rp18.747.918.258,69  

 

  
Total Biaya Manufacturing Langsung (DMC)     

 Rp42.535.595.252,79   

Rp658.079.457.574,02  

 Rp46.441.877.400,08   Rp723.887.403.331,43  

  Biaya Plant Overhead 20% (b+c)  Rp5.095.372.792,88  
  

 Rp5.535.454.596,57  
 

  Biaya Manufacturing Tetap (FMC)     

 

  

  

2. Depresiasi                         
 Rp41.515.159.533,88  

  
 Rp41.515.159.533,88  

 

3. 

Pajak Bumi dan Bangunan diperkirakan 0.1 % x (tanah 

+ bangunan),kenaikan 10 %  /th 0,1%   

 Rp74.706.923,17  

  

 Rp82.177.615,48  
 

a. Biaya asuransi (kenaikan 10 %) pertahun                             0,5% DFCI 
 Rp2.295.444.595,04  

  
 Rp2.524.989.054,55  

 

b. Total Biaya Manufacturing Tetap (FMC)      Rp43.885.311.052,09  
  

 Rp44.122.326.203,92  
 

B. Pengeluaran Umum (General Expenses)     
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a. Biaya administrasi                      5% b 
 Rp926.565.820,23  

  
 Rp1.019.222.402,26  

 

b. Biaya distribusi dan penjualan 10% f 

 
 Rp1.074.918.763,36  

 
 Rp1.182.410.639,70  

c. Bunga Bank     
 Rp8.338.532.313,93  

 
 Rp6.394.954.366,25  

 

d. Angsuran Pokok      Rp19.435.779.476,78  
 

 Rp19.435.779.476,78  
 

  Total Pengeluaran Umum      Rp28.700.877.610,95   Rp1.074.918.763,36   Rp26.849.956.245,29   Rp1.182.410.639,70  

Total Biaya   Rp120.217.156.709 

  

Rp                   

659.154.376.337   

 Rp122.949.614.446 

Rp725.069.813.971 

Total Biaya Produksi (TPC)    Rp  779.371.533.046,09    Rp  848.019.428.416,98   

 

TAHUN IX X 

KAPASITAS PRODUKSI 100% 100% 

BIAYA PRODUKSI (PRODUCT COST) Fixed Cost Variable Cost Fixed Cost Variable Cost 

A. Biaya Manufacturing (Manufacturing Cost)             

1. Biaya Manufacturing Langsung (DMC)             

a. Biaya Bahan Baku       
 Rp650.325.851.835,07  

  
 Rp715.358.437.018,57  

b. Gaji Karyawan     
 Rp22.422.892.849,62  

 
 Rp24.665.182.134,58  

 

c. 

Biaya Pemeliharaan dan Perbaikan (kenaikan 5% per 

tahun) 2% DFCI 

 Rp7.657.466.184,60  
 

 Rp8.040.339.493,83  
 

d.  Biaya Royalti dan Paten 0,5% TS 

 
 Rp3.070.931.861,48  

 
 Rp3.378.025.047,62  

e.  Biaya Laboratorium                        0,5% BB 

 
 Rp3.251.629.259,18  

 
 Rp3.576.792.185,09  

f.  Biaya pengemasan produk 2,0% BB 

 
 Rp13.006.517.036,70  

 
 Rp14.307.168.740,37  

g.  Biaya sarana penunjang     
 Rp18.354.774,41   Rp126.621.213.672,15   Rp20.190.251,85   Rp139.283.335.039,36  

h.  Biaya start up     
 Rp20.622.710.084,56  

 
 Rp22.684.981.093,02  

 

  Total Biaya Manufacturing Langsung (DMC)      Rp50.721.423.893,20   Rp796.276.143.664,57   Rp55.410.692.973,29   Rp875.903.758.031,03  

  Biaya Plant Overhead 20% (b+c)  Rp6.016.071.806,84  
  

 Rp6.541.104.325,68  
  

  Biaya Manufacturing Tetap (FMC)     
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2. Depresiasi                         
 Rp44.480.401.455,33  

  
 Rp44.480.401.455,33  

  

3. 

Pajak Bumi dan Bangunan diperkirakan 0.1 % x (tanah 

+ bangunan),kenaikan 10 %  /th 0,1%   

 Rp90.395.377,03  

  

 Rp99.434.914,74  

  

a. Biaya asuransi (kenaikan 10 %) pertahun                             0,5% DFCI 
 Rp2.777.487.960,00  

  
 Rp3.055.236.756,00  

  

b. Total Biaya Manufacturing Tetap (FMC)      Rp47.348.284.792,37  
   Rp 47.635.073.126,08   

B. Pengeluaran Umum (General Expenses)             

a. Biaya administrasi                      5% b 
 Rp1.121.144.642,48  

  
 Rp1.233.259.106,73  

  

b. Biaya distribusi dan penjualan 10% f 

 
 Rp1.300.651.703,67  

 
 Rp1.430.716.874,04  

c. Bunga Bank     
 Rp4.451.376.418,57  

 
 Rp2.507.798.470,89  

 

d. Angsuran Pokok      Rp19.435.779.476,78  
 

 Rp19.435.779.476,78  
 

  Total Pengeluaran Umum      Rp25.008.300.537,84   Rp1.300.651.703,67   Rp23.176.837.054,41   Rp1.430.716.874,04  

Total Biaya   Rp 129.094.081.030  Rp 797.576.795.368  Rp 132.763.707.479 Rp877.334.474.905 

Total Biaya Produksi (TPC)     Rp 926.670.876.398,49   Rp1.010.098.182.384,52   
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6.2.5 Penjualan dan Keuntungan 

Laba atau rugi adalah selisih pendapatan penjualan bersih dengan total seluruh biaya 

yang dikeluarkan oleh perusahaan. Bila selisih antara pendapatan penjualan bersih dengan total 

seluruh biaya yang dikeluarkan oleh perusahaan mempunyai nilai positif berarti perusahaan 

tersebut memperoleh keuntungan atau laba, dan sebaliknya bila selisih antara pendapatan 

penjualan bersih dengan total seluruh biaya yang dikeluarkan oleh perusahaan bernilai negatif 

berarti perusahaan tersebut mengalami kerugian.  

Perhitungan laba rugi akan memberikan gambaran tentang kemampuan perusahaan 

untuk mengembalikan modal investasi serta besarnya pajak perseroan. Laba yang diperoleh 

sangat tergantung pada penerimaan dan pengeluaran ongkos pabrik. Besarnya pajak 

penghasilan Perseroan yang harus 104 dibayar sesuai dengan besarnya laba kotor yang 

diperoleh dan dihitung berdasarkan Undang-Undang Pajak Penghasilan (PPH).  

Keuntungan pabrik ini berasal dari penjualan produk Aspirin 98% sebagai produk 

utama. Penjualan dan Keuntungan Pajak dihitung berdasarkan UU No. 36 tahun 2008, yaitu 

sebagai berikut: 

 Penghasilan Kena Pajak Tarif Pajak (%) 

1. 0 s/d Rp.50 juta 5 

2. Rp.50 juta s/d Rp.250 juta 15 

3. Rp.250 juta s/d Rp.500 juta 25 

4. > Rp. 500 juta 30 

Tabel 6.13 menunjukkan proyeksi penjualan dan keuntungan pabrik Aspirin dari tahun pertama 

hingga tahun ke sepuluh pabrik 
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Tabel 6. 8 Proyeksi Penjualan dan Keuntungan (dalam juta rupiah) 

Tahun 
Penjualan Biaya Produksi Keuntungan kotor Depresiasi Salvage Value 

Penghasilan kena 

pajak 
PPh (Rp) 

Keuntungan 

Bersih 

(Rp) (Rp) (Rp)       25% (Rp) 

1 581.104.972.800 438.869.448.936 142.235.523.864 91.487.984.492,17 651.830.978.113,97 50.747.539.372 12.686.884.843 38.060.654.529 

2 719.117.403.840 510.335.446.520 208.781.957.320 91.487.984.492,17 563.064.565.713,15 117.293.972.828 29.323.493.207 87.970.479.621 

3 878.921.271.360 592.655.462.584 286.265.808.776 91.487.984.492,17 474.298.153.312,33 194.777.824.283 48.694.456.071 146.083.368.213 

4 966.813.398.496 638.985.023.751 327.828.374.745 91.487.984.492,17 385.531.740.911,51 236.340.390.253 59.085.097.563 177.255.292.690 

5 1.063.494.738.346 710.665.764.604 352.828.973.742 91.487.984.492,17 296.765.328.510,69 261.340.989.250 65.335.247.312 196.005.741.937 

6 1.169.844.212.180 717.123.003.957 452.721.208.223 44.480.401.455,33 254.546.404.146,71 408.240.806.768 102.060.201.692 306.180.605.076 

7 1.286.828.633.398 779.371.533.046 507.457.100.352 44.480.401.455,33 212.787.574.782,72 462.976.698.897 115.744.174.724 347.232.524.173 

8 1.415.511.496.738 848.019.428.417 567.492.068.321 44.480.401.455,33 171.028.745.418,74 523.011.666.866 130.752.916.716 392.258.750.149 

9 1.557.062.646.412 926.670.876.398 630.391.770.013 44.480.401.455,33 129.269.916.054,76 585.911.368.558 146.477.842.139 439.433.526.418 

10 1.712.768.911.053 1.010.098.182.385 702.670.728.668 44.480.401.455,33 87.511.086.690,78 658.190.327.213 164.547.581.803 493.642.745.410 
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6.2.7 Break Even Point 

Break Event Point (BEP) atau titik impas adalah persen kapasitas produksi dimana nilai total penjualan bersih sama dengan nilai total biaya 

yang dikeluarkan perusahaan dalam kurun waktu 1 tahun. BEP bermanfaat untuk mengendalikan kegiatan operasional perusahaan, antara lain 

mengendalikan total produksi, total penjualan, dan mengendalikan keuangan pada tahun buku berjalan. Tabel dibawah menunjukan biaya Break 

Event Point pabrik Aspirin. 

Tabel 6. 9 Break Even Point (dalam juta rupiah) 

 

Tahun 
Hasil Penjualan Produksi Total Total Pengeluaran BEP 

(Total Sales) Fixed Cost Variabel Cost (Total Cost) (%) 

1  Rp         581.104.972.800   Rp             141.209.079.877,17   Rp           299.808.651.982,14   Rp           441.017.731.859,31  50,20% 

2  Rp         719.117.403.840   Rp             141.980.739.809,56   Rp           371.013.206.827,90   Rp           512.993.946.637,46  40,79% 

3  Rp         878.921.271.360   Rp             142.444.154.383,16   Rp           453.460.586.122,99   Rp           595.904.740.506,15  33,48% 

4  Rp         966.813.398.496   Rp             143.752.584.729,67   Rp           498.806.644.735,28   Rp           642.559.229.464,95  30,72% 

5  Rp      1.063.494.738.346   Rp             165.910.081.680,08   Rp           548.687.309.208,81   Rp           714.597.390.888,89  32,23% 

6  Rp      1.169.844.212.180   Rp             117.891.752.741,45   Rp           603.556.040.129,69   Rp           721.447.792.871,14  20,82% 

7  Rp      1.286.828.633.398   Rp             120.217.156.708,70   Rp           663.911.644.142,66   Rp           784.128.800.851,36  19,30% 

8  Rp      1.415.511.496.738   Rp             122.949.614.445,85   Rp           730.302.808.556,93   Rp           853.252.423.002,78  17,94% 

9  Rp      1.557.062.646.412   Rp             129.094.081.030,25   Rp           803.333.089.412,62   Rp           932.427.170.442,88  17,13% 

10  Rp      1.712.768.911.053   Rp             132.763.707.479,46   Rp           883.666.398.353,88   Rp        1.016.430.105.833,34  16,01% 



 

94 

 

Institut Teknologi Indonesia 

 

Gambar 6. 2 Grafik BEP 

Berdasarkan Gambar 6.2 dapat dilihat titik perpotongan antara kurva total sales (garis 

abu-abu) dan kurva total cost (garis kuning)  yang dapat diketahui sebagai titik BEP. Titik 

potong BEP pada tahun pertama yaitu 50,20%, hal ini menunjukkan kapasitas produksi yang 

terjual sama dengan nilai total biaya yang sudah dikeluarkan pada kapasitas 50,20%. Pada titik 

tersebut pabrik tidak mendapatkan untung maupun rugi, hal ini dapat dikatakan sebagai titik 

impas. Dari grafik 6.2 dapat diketahui bahwa persentase BEP semakin menurun tiap tahunnya 

sehingga kembalinya modal akan semakin cepat dan keuntungan yang diperoleh semakin besar. 

Hal tersebut terjadi karena biaya total pengeluaran setiap tahun menurun dan total sales atau 

penjualan meningkat. 

6.2.8 Analisis Ekonomi 

Analisis Ekonomi dimaksudkan untuk mengetahui apakah pabrik ini dapat 

mengutungkan, pada prarancang pabrik Aspirin ini kelayakan pabrik dapat dilihat dari sisi 

ekonominya. Adapun parameter yang harus dihitung sebagai berikut :  

1. NPV Net Present Value (NPV) merupakan selisih antara Present Value arus kas 

(pendapatan) dengan Present Value arus biaya (cost). NPV menunjukan keuntungan 

bersih yang diterima dari suatu pabrik selama umur pabrik tersebut pada tingkat discount 

rate tertentu.  

2. NCFPV Net Cash Flow Present Value (NCF PV) berguna untuk menghitung nilai 

sekarang dari suatu deret angsuran seragam di masa yang akan datang dari suatu jumlah 

tunggal yang telaa disama ratakan pada akhir periode pada suatu tingkat bunga.  
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3. MPP Minimum Payback Periode (MPP) adalah periode atau jangka waktu minimum 

pengembalian modal investasi. 

4. IRR Internal Rate of Return (IRR) adalah tingkat suku bunga pinjaman (rate of interest) 

dalam persen pada Net Cash Flow Present Value (NCFPV) = 0, dalam kurun waktu 

umur teknis mesin/peralatan, atau kurun waktu yang diharapkan lebih cepat dari umur 

teknis. Analisa IRR dilakukan untuk menilai kelayakan pendirian suatu pabrik. Bila 

bunga bank yang ada di perbankan selama usia pabrik lebih kecil dari IRR, maka 

pendirian pabrik adalah layak. Berdasarkan proses kalkulasi bahwa jumlah nilai NCFPV 

selama 10 tahun pabrik berdiri akan bernilai 0 pada suku bunga sebesar 28,75%. Oleh 

karena itu IRR pada pendirian pabrik Aspirin ini adalah 28,75%. Nilai IRR pendirian 

pabrik ini lebih besar dari suku bunga pinjaman yang ditawarkan oleh Bank BNI yang 

menjadi referensi pada pendirian pabrik ini. 
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Tabel 6. 10 Kalkulasi Net Cash Flow at Present Value (dalam juta rupiah) 

Tahun NCF Nominal 
Suku Bunga 

Disc.Factor NCF PV Akumulasi 
i 

0 -Rp                525.877.898.408,02  0,10 1,00 -Rp           525.877.898.408,02  -Rp         525.877.898.408,02  

1  Rp                  36.449.442.336,39  0,10 0,91  Rp             33.135.856.669,45  -Rp         492.742.041.738,57  

2  Rp                  85.976.604.532,78  0,10 0,83  Rp             71.055.045.068,41  -Rp         421.686.996.670,16  

3  Rp                143.646.409.771,26  0,10 0,75  Rp           107.923.673.757,52  -Rp         313.763.322.912,64  

4  Rp                174.574.638.404,16  0,10 0,68  Rp           119.236.826.995,53  -Rp         194.526.495.917,11  

5  Rp                193.057.022.223,40  0,10 0,62  Rp           119.873.221.664,82  -Rp           74.653.274.252,29  

6  Rp                302.937.013.390,27  0,10 0,56  Rp           171.000.046.507,16   Rp           96.346.772.254,87  

7  Rp                343.664.573.318,61  0,10 0,51  Rp           176.354.265.746,74   Rp         272.701.038.001,60  

8  Rp                388.334.004.209,91  0,10 0,47  Rp           181.160.678.950,32   Rp         453.861.716.951,92  

9  Rp                435.116.305.885,19  0,10 0,42  Rp           184.531.789.040,94   Rp         638.393.505.992,87  

10  Rp                488.893.802.823,23  0,10 0,39  Rp           188.489.724.922,18   Rp         826.883.230.915,04  

 

Melalui proses kalkulasi menggunakan tools goalseek pada Microsoft Excel dengan menjadikan total nilai NCF@PV dari tahun 0 sampai 

tahun ke-10 menjadi 0 dan mengaitkannya dengan persen nilai IRR sehingga didapat nilai IRR sebesar 40%. Sehingga nilai IRR pada pendirian 

pabrik Aspirin ini adalah 28,75%. Nilai IRR pendirian pabrik ini lebih besar dari suku bunga pinjaman yang ditawarkan oleh Bank BNI yang 

menjadi referensi pada pendirian pabrik ini. 

Pada Tabel 6.10 dapat dilihat bahwa NCFPV menjadi bernilai positif di tahun ke-6. Dengan demikian minimum payback period pabrik 

Aspirin ini dapat dihitung sebagai berikut. 
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MPP = 6 + 
(0-(-Rp 74.653.274.252,29 )

(Rp           Rp96.346.772.254,87   -(-Rp 74.653.274.252,29) x 1 tahun
 

= 5,44 Tahun 

= 5 tahun 1 bulan 14 hari 

 

6.2.9 Kesimpulan kelayakan pendirian pabrik  

Kelayakan pendirian pabrik, diperoleh dari nilai Net Cash Flow Present Value (NCFPV), 

MPP dan IRR. Nilai-nilai tersebut dapat dilihat pada table berikut : 

Tabel 6. 11 Hasil Analisis Ekonomi 

Parameter Analisis Nilai 

NCFPV di tahun ke-10 826.883.230.915,04 

IRR 28,75 % 

MPP 5,44 tahun 

 

Berdasarkan Analisa ekonomi diatas maka prarancangan pabrik Aspirin dengan 

kapasitas 5000 ton/tahun ini dapat dikatakan layak untuk didirikan. 
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LAMPIRAN 1 

DATA 

L1.1 Spesifikasi Bahan Baku dan Produk 

L.1. 1 Spesifikasi Asam Asetil Salisilat 

Spesifikasi Keterangan 

Kemurnian (%wt) 70 % 

Titik didih pada 1 atm 140℃ 

Titik Leleh 136℃ 

Densitas  1,35g/cm3 

Fasa  Padat Kristal Halus 

Kelarutan dalam air 20℃ 3 mg/ml 

Berat molekul 180,15 g/mol 

Viskositas 5,31 Cp 

L.1. 2 Spesifikasi Asam Salisilat 

Spesifikasi Keterangan 

Kemurnian (%wt) 99 % 

Titik didih pada 1 atm 211℃ 

Titik Leleh 159℃ 

Densitas  1,44g/cm3 

Fasa  Padat Kristal Halus 

Kelarutan dalam air  0,2/100 

Berat molekul 180,15 g/mol 

Viskositas - 

L.1. 3 Spesifikasi Asam Anhidrat 

Spesifikasi Keterangan 

Kemurnian (%wt) 99 % 

Titik didih pada 1 atm 140℃ 

Titik Leleh -73℃ 
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Densitas  1,085 g/cm3 

Fasa  Padat Kristal Halus 

Kelarutan dalam air  - 

Berat molekul 102,09 g/mol 

Viskositas 0,91  Cp 

L.1. 4 Spesifikasi kalsium Oksida 

Spesifikasi Keterangan 

Kemurnian (%wt) 98 % 

Titik didih pada 1 atm 2850℃ 

Titik Leleh 2163℃ 

Densitas  3,34g/cm3 

Fasa  Padat Kristal Halus 

Kelarutan dalam air 25℃ 1,19 g/L 

Berat molekul 56,077 g/mol 

Viskositas - 

L.1. 5 Spesifikasi Kalsium Asetat 

Spesifikasi Keterangan 

Kemurnian (%wt) 30 % 

Titik didih pada 1 atm decomposes 

Titik Leleh 237℃ 

Densitas  1,74g/cm3 

Fasa   Kristal  

Kelarutan dalam air  - 

Berat molekul 158,166 g/mol 

Viskositas 1,056 Cp 
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L.1. 6 Spesifikasi Air 

Spesifikasi Keterangan 

Kemurnian (%wt) - 

Titik didih pada 1 atm 100℃ 

Titik Leleh -8℃ 

Densitas  1,35g/cm3 

Fasa  Padat Kristal Halus 

Kelarutan dalam air  - 

Berat molekul 18 g/mol 

Viskositas  0,899 Cp 

L.1. 7 Spesifikasi Asam Asetat 

Spesifikasi Keterangan 

Kemurnian (%wt) 95% 

Titik didih pada 1 atm 118℃ 

Titik Leleh 16℃ 

Densitas  1,35g/cm3 

Fasa  Padat Kristal Halus 

Kelarutan dalam air 20℃ 3 mg/ml 

Berat molekul 60,052 g/mol 

Viskositas 1,22 mPa s 
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L1.2 Sumber Literatur 
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L1.3 MSDS 
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LAMPIRAN 2 

NERACA MASSA DAN ENERGI 

L2.1 Informasi Umum 

L2.1.1 Basis Perhitungan 

Basis kapasitas : Produk 

Kapasitas pabrik : 5000 ton/tahun 

Sifat operasional : Kontinyu 

Operasional pabrik   

Jumlah hari : 330 hari/tahun 

Jumlah jam : 24 jam/hari 

Kapasitas proses produksi : 
5000  

ton

tahun
 x 

1000 kg

1 ton
 x 

1 tahun

330 hari
 x 

1 hari

24 jam
  

= 631,313 kg/jam 

 

Basis massa produk : 1000 kg 

Produk yang dihasilkan : 631,313 kg Aspirin/ 932 kg Bahan Baku  

Total bahan baku yang dibutuhkan : 944,4 kg/jam 

L2.1.2 Komposisi massa bahan baku dan produk 

% massa =  
𝐿𝑎𝑗𝑢 𝑎𝑙𝑖𝑟 𝑏𝑎ℎ𝑎𝑛 𝑚𝑎𝑠𝑢𝑘/𝑘𝑒𝑙𝑢𝑎𝑟

𝑇𝑜𝑡𝑎𝑙 𝑏𝑎ℎ𝑎𝑛 𝑚𝑎𝑠𝑢𝑘
 𝑥 100% 

Tabel L.2. 1 Komposisi Massa Bahan Baku 

Komponen Laju alir bahan 

baku masuk 

(kg/h) 

% 

Massa 

Asam Salisilat 488,68 52 

Asetat Anhidrat 360,81 38 

Kalsium oksida  94,91 10 

Total 944,41 100 
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Tabel L.2. 2 Komposisi Massa Produk 

Komponen Laju alir 

bahan baku 

masuk 

(kg/h) 

% Massa 

Asam Asetil Salisilat 621,57 98,4 

Asetat Anhidrat 9,10 1,44 

Kalsium oksida  0,631 0,1 

Total 631,313 100 

 

L2.1.3 Properti Bahan 

Tabel L.2. 3 Berat Molekul Bahan pada Proses Produksi Apirin 

Komponen  

BM 

(kg/mol) 

Asam asetil Salisilat 180 

Asam Salisilat 138 

Asetat Anhidrat 102 

Kalsium Oksida 56 

Kalsium Asetat 158 

Water  18 

Asam Asetat 60,05 

 

Tabel L.2. 4 Panas Spesifik Bahan pada Proses Produksi Aspirin 

Element Liquid Solid 

C 11,7 7,5 

H 18 9,6 

B 19,7 11,3 

Si 24,3 15,9 

O 25,1 16,7 

F 29,3 20,9 

P & S 31 22,6 

Other 33,5 26 
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Tabel L.2. 5 Properti Fisik dan Kimia Bahan pada Proses Produksi Aspirin 

Komponen    Hf
o 

Asam Salisilat 1440   -585,3 

Asetat Anhidrat 1085 0,91 0,2372 -625 

Kalsium Oksida 3340   -635 

Kalsium Asetat 1740   -1479,5 

Asam Asetil Salisilat  1350 5,31  -758,19 

Air 1000 18,50 0,11 -285,83 

Asam Asetat 1050 1,16 0,2234  

 = densitas (kg/m3);  = viskositas (cP),  = konduktivitas termal (W/m.K); Hf = panas 

pembentukan (kJ/mol) 

L2.2 Reaktor  RATB (R-01) 

L2.2.1 Diagram Alir Reaktor  

 

Gambar L.2. 1 Diagram Alir Neraca Massa Proses Reaktor 

L2.2.2 Neraca Mol Reaksi 

Reaksi 1  

Parameter Reaksi 1 

Reaktan pembatas : Kalsium Oksida 

Konversi : 98%  terhadap reaktan pembatas pada 70oC 

Rasio Reaktan : 1,69 x konversi 98%  

 : 1,66 kmol/jam 

Mula-mula 
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Asam Salisilat (C7H6O3)  = Jumlah massa masuk / Berat molekul  

    = 488,68 kg/jam / 138 kmol/kg 

    = 3,54 kmol/jam 

Asetat Anhidrat (C4H6O3) = Jumlah massa masuk / Berat molekul 

    = 360,81 kg/jam / 102 kmol/kg 

    = 3,53 kmol/jam 

Kalsium Oksida (CaO) = Jumlah massa masuk / Berat molekul 

    = 94,91 kg/jam / 56 kmol/kg 

    = 1,69  kmol/jam 

Reaksi 

Asam Salisilat (C7H6O3)  = 1,66  kmol/jam x Koefisien Asam Salisilat (C7H6O3)

     = 1,66 kmol/jam x (1/0,5) 

 = 3,32 kmol/jam 

Asetat Anhidrat (C4H6O3)  = 1,66 kmol/jam x koefisien Asetat Anhidrat (C4H6O3) 

     = 1,66 kmol/jam x (1/0,5) 

 = 3,32 kmol/jam 

Kalsium Oksida (CaO)  = 1,69 kmol/jam x Konversi 98% 

= 1,66 kmol/jam 

Asam Asetil Salisilat (C9H8O4) = 1,66 kmol/jam x Koefisien Asam Asetil Salisilat 

(C9H8O4) 

     = 1,66 kmol/jam x (1/0,5) 

     = 3.32 kmol/jam 

Kalsium Asetat (C4H6O4)  = 1,66 kmol/jam  

Air (H2O)    = 1,66 kmol/jam 

Sisa Reaksi 

Asam Salisilat (C7H6O3)  = (3,54 – 3,32) kmol/jam = 0,22 kmol/jam 
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Asetat Anhidrat (C4H6O3)  = (3,54 – 3,32) kmol/jam = 0,22 kmol/jam 

Kalsium Oksida (CaO)  = (1,69 – 1,66) kmol/jam = 0,03 kmol/jam 

Asam Asetil Salisilat (C9H8O4) = 3,32  kmol/jam  

Kalsium Asetat (C4H6O4)  = 1,66 kmol/jam 

Air (H2O)    = 1,66 kmol/jam 

kmol/jam C7H6O3 + C4H6O3 + ½ CaO → C9H8O4 + ½ C4H6O4Ca + ½ H2O 

Awal  3,54  3,54  1,69  0  0  0 

Reaksi 3,32  3,32  1,66  3,32  1,66  1,66 

Sisa 0,22  0,22  0,03  3,32  1,66  1,66 

 

L2.2.3 Neraca Massa Reaktor RATB 

Tabel L.2. 6 Ringkasan Neraca Massa Reaktor RATB 

Komponen 
Masuk (kg/jam) Keluar (kg/jam) 

Aliran 1 Aliran 2 Aliran 3 Aliran 4 

Asetat Anhidrat 360,81 - - 21,97 

Kalsium Oksida - 94,91 - 1,90 

Asam Salisilat - - 488,69 30,25 

Asam 

Asetilsalisilat 

- - - 597,96 

Kalsium Asetat - - - 262,44 

Air - - - 29,90 

Sub Total 356,11 93,68 482,32 932 

Total 944 944 

L2.2.4 Neraca Energi Reaktor 

Temperatur aliran masuk = 70 oC 

Temperatur aliran keluar = 70 oC 
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Gambar L.2. 2 Diagram Energi Reaktoe (R-01) 
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Reaksi 1 

∆Hf Reaktan  = Hf Reaktan x mol Reaksi 

∆Hf Reaktan  

∆Hf Asam Salisilat (C7H6O3)  = -585,3 kJ/kmol x 3,54 kmol/jam  

     = -1943,196 kJ/jam 

∆Hf Asetat Anhidrat (C4H6O3) = -625 kJ/kmol x 3,54 kmol/jam  

     = -2075 kJ/jam 

∆Hf Kalsium Oksida (CaO)  = -635 kJ/kmol x 1,69 kmol/jam  

     = -1054,249 kJ/jam 

 

∆Hf Produk = Hf Produk x mol Reaksi 

∆Hf Produk 

∆Hf Aspirin (C9H8O4)   =  -758,19 kJ/kmol x 3,32 kmol/jam  

     = -2517,19 kJ/jam 

∆Hf Kalsium Asetat (C4H6O4Ca)  = -1479,5 kJ/kmol x 1,66 kmol/jam  

     = -2455,97 kJ/jam 

∆Hf Air (H2O)    = -285 kJ/kmol x 1,66 kmol/jam  

     = -474,477 kJ/jam 

 

∆Hr 

∆Hr = ∆Hf Produk - ∆Hf Reaktan 

 = [(∆Hf (C9H8O4)+ ∆Hf(C4H6O4Ca)+ ∆Hf  (H2O)) – (∆Hf (C7H6O3)+ ∆Hf (C4H6O3)+ 

∆Hf (CaO)] 

 = [(-2517,19+ (-2455,97)+(-474,477)) – (-1943,196 + (-2075)+(-1054,249)] kJ/jam 

 = [-5447,64 – (-5072,45)] kJ/jam 

 = -375,193 kJ/jam 
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Tabel L.2. 7 Diagram Alir Neraca Energi Reaktor 

 Reaktan Produk 

Komponen 
n terpakai 

(kmol/h) 

DHf* 

(kJ/kmol) 

DHf 

(kJ/h) 

n dihasilkan 

(kmol/h) 

DHf* 

(kJ/kmol) 

DHf 

(kJ/h) 

Asam Salisilat 3,54 -585,3 -1943,196 - - - 

Asetat Anhidrat 3,54 -625 -2075 - - - 

Kalsium Oksida 1,69 -635 -1054,249 - - - 

Aspirin - - - 3,32 -758,19 -2517,19 

Kalsium Asetat    1,66 -1479,5 -2455,97 

Air     1,66 -285,83 -474,477 

 DHf reaktan -5072,45 DHf produk -5477,64 

DHR (kJ/h) -375,19 

Q  pemanas (kJ/h) 13766,97 

 

Panas yang masuk ke reaktor R-001 

Hin = H aliran 13 + Haliran 15 

=  n ∫ Cp C7H6𝑂3 dT
343,15

298,15

+ n ∫ Cp C4H6𝑂3 dT
343,15

298,15

+  n ∫ Cp CaO dT
343,15

298,15

 

H C6H6O =  ∫ Cp C7H6𝑂3 dT
343,15

298,15

 

∫ Cp C7H6𝑂3 dT
343,15

298,15
= 160,2 x ( 343,15 K – 298,15 K) 

H∗C7H6𝑂3 = 7209
J

mol
= 7209 Kj/kmol 

n ∫ Cp C7H6𝑂3 dT
343,15

298,15

= 𝑛 𝑥 𝐶𝑝 𝑑𝑇 

H C7H6𝑂3 = 3,54
kmol

jam
x 7209

kj

kmol
= 25528,73 kj/jam 

H C4H6𝑂3 =  ∫ Cp C4H6𝑂3 dT
343,15

298,15

 

= [251,4 (343,15 − 298,15)] J/mol K  
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H∗C4H6𝑂3 = 11313
J

mol
= 11313 Kj/kmol 

n ∫ Cp C4H6𝑂3 dT
343,15

298,15

= 𝑛 𝑥 𝐶𝑝 𝑑𝑇 

H C4H6𝑂3 = 3,54
kmol

jam
x 11313

kj

kmol
= 40018,25 kj/jam 

H CaO =  ∫ Cp CaO dT
343,15

298,15

 

= [42,7 (343,15 − 298,15)] J/mol K  

H∗CaO = 1921,5
J

mol
= 1921,5 Kj/kmol 

n ∫ Cp CaO dT
343,15

298,15

= 𝑛 𝑥 𝐶𝑝 𝑑𝑇 

H 𝐶𝑎𝑂 = 1,69 
kmol

jam
x 1921,5

kj

kmol
= 3256,75 kj/jam 

Maka total panas yang masuk ke Reaktor R-001 adalah : 

Hin = Haliran 13 + Haliran 15 = H C7H6O3 + C4H6O3 + CaO 

    = (25528,73 + 40018,25+3256,75) kJ/jam 

    = 68803,73 kJ/jam 

Panas yang keluar dari reaktor R-002 

Hout   = Haliran 16 

=  n ∫ Cp C7H6𝑂3 dT
343,15

298,15
+ n ∫ Cp C4H6𝑂3 dT

343,15

298,15
+  n ∫ Cp CaO dT

343,15

298,15
 + 

n ∫ Cp C9H8𝑂4Ca  dT
343,15

298,15
+ n ∫ Cp C4H6𝑂4Ca  dT

343,15

298,15
+  n ∫ Cp H2O dT

343,15

298,15
 

H C6H6O =  ∫ Cp C7H6𝑂3 dT
343,15

298,15

 

∫ Cp C7H6𝑂3 dT
343,15

298,15
= 160,2 x ( 343,15 K – 298,15 K) 

H∗C7H6𝑂3 = 7209
J

mol
= 7209 Kj/kmol 
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n ∫ Cp C7H6𝑂3 dT
343,15

298,15

= 𝑛 𝑥 𝐶𝑝 𝑑𝑇 

H C7H6𝑂3 = 0,22
kmol

jam
x 7209

kj

kmol
=  1580,45 kj/jam 

H C4H6𝑂3 =  ∫ Cp C4H6𝑂3 dT
343,15

298,15

 

= [251,4 (343,15 − 298,15)] J/mol K  

H∗C4H6𝑂3 = 11.313
J

mol
= 11.313 Kj/kmol 

n ∫ Cp C4H6𝑂3 dT
343,15

298,15

= 𝑛 𝑥 𝐶𝑝 𝑑𝑇 

H C4H6𝑂3 = 0,22
kmol

jam
x 11.313

kj

kmol
= 2436,47 kj/jam 

H CaO =  ∫ Cp CaO dT
343,15

298,15

 

= [42,7 (343,15 − 298,15)] J/mol K  

H∗CaO = 1921,5
J

mol
= 1921,5 Kj/kmol 

n ∫ Cp CaO dT
343,15

298,15

= 𝑛 𝑥 𝐶𝑝 𝑑𝑇 

H CaO = 0,03 
kmol

jam
x 1921,5

kj

kmol
= 65,13 kj/jam 

H C9H8𝑂4 =  ∫ Cp C9H8𝑂4  dT
343,15

298,15

 

= [211,1(343,15 − 298,15)] J/mol K  

H∗C9H8𝑂4 = 9499,5
J

mol
= 9499,5 Kj/kmol 

n ∫ Cp C9H8𝑂4  dT
343,15

298,15

= 𝑛 𝑥 𝐶𝑝 𝑑𝑇 
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= H C9H8𝑂4 = 3,32
kmol

jam
x 9499,5 

kj

kmol
= 31557,32 kj/jam 

H C4H6𝑂4Ca =  ∫ Cp C4H6𝑂4Ca  dT
343,15

298,15

 

= [180,4 (343,15 − 298,15)] J/mol K  

H∗C4H6𝑂4Ca = 8118
J

mol
= 8118 Kj/kmol 

n ∫ Cp C4H6𝑂4Ca  dT
343,15

298,15

= 𝑛 𝑥 𝐶𝑝 𝑑𝑇 

= H C4H6𝑂4Ca = 1,66
kmol

jam
x 8118 

kj

kmol
= 13483,99 kj/jam 

H 𝐻2O =  ∫ Cp 𝐻2O dT
343,15

298,15

 

∫ Cp 𝐻2O dT
373

298

= A (T2 − T1) +  
B

2
 (T2

2 − T1
2) +

C

3
 (T2

3 − T1
3) +

D

4
 (T2

4 − T1
4) 

= [92,0530000 (343,15 − 298,15) +
−0,0399000

2
(343,152 − 298,152) +

 
−0,0002110

3
(373,153 − 298,153) +

0,0000005

4
(343,154 − 298,154)] J/mol K  

H∗𝐻2O = 3334,24
J

mol
= 3334,24 Kj/kmol 

n ∫ Cp 𝐻2O dT
343,15

298,15

= 𝑛 𝑥 𝐶𝑝 𝑑𝑇 

= H 𝐻2O = 1,66
kmol

jam
x 3334,24

kj

kmol
= 5538,18 kj/jam 

Maka total panas yang keluar dari Reaktor R-002 adalah : 

Hout = Haliran 16 

 = H C7H6O3+ H C4H6O3+ H CaO + H C9H8O4 + C4H6O4Ca+ H H2O 

 = ( 1580,45 + 2436,47 + 65,13 + 31557,32 + 13483,99 + 5538,18 ) kJ/jam 

 = 54661,56 kJ/jam 
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Tabel L.2. 8 Panas Reaksi di Reaktor  (R-01) 

Komponen 
Masuk Keluar 

n  Cpdt H n Cpdt H 

Asam Salisilat 3,54 7209 25528,73 0,22 7209 1580,45 

Asetat Anhidrat 3,54 11313 40018,24 0,22 11313 2436,47 

Kalsium Oksida 1,69 1921,5 3256,74 0,03 1921,5 65,13 

Aspirin - - - 3,32 9499,5 31557,32 

Kalsium Oksida - - - 1,66 8118 13483,99 

Air    1,66 3334,24 5538,18 

 
Total Entalpi 

Masuk (Hin) 
67907,76 

Total Entalpi Kel

uar (Hout) 
54661,56 

n = mol komponen (kmol/h); H* = entalpi spesifik komponen (kJ/kmol); H = entalpi total 

komponen (kJ/h) 

 

Kalkulasi Neraca Energi Reaktor 

Tujuan: untuk menentukan apakah reaktor membutuhkan sistem pendingin 

Hin + Qreaksi + Q = Hout 

67907,76 - 375,19 + Q = 54661,56 

Q = 13766,97 kJ/h 

Tanda negatif pada nilai Q menunjukkan bahwa, untuk menjaga temperatur keluaran 

reaktor tetap di nilai 70oC maka Reaktor R-101 harus dilengkapi dengan sistem pendingin yang 

membuang panas dari reaktor sebesar 13766,97 kJ/h. Besaran nilai panas yang harus dilepaskan 

dari reaktor ini kemudian digunakan untuk menghitung kebutuhan air pendingin yang 

rinciannya akan dijabarkan pada Lampiran 3. 

L2.3 Rotary Vacum Filter (F-01) 

L2.3.1 Diagram Alir Proses Rotary Vacum Filter  

 

Gambar L.2. 3 Diagram Alir Massa Rotary Vacum Filter 
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L2.3.2 Spesifikasi Proses Rotary Vacum Filter 

Produk yang ingin diambil: Cake  

Cake = Aspirin 597,96 kg/jam 

Recovery senyawa yang difiltrasi: 98% dari total massa senyawa di feed 

Asumsi solvent pencuci (Asam Asetat) = 1:2 dari total keluaran reaktor  

Total keluaran reaktor = 944 kg/jam 

Solvent pencuci (Asam Asetat) = 944 kg/jam x 2 = 1888 kg/jam 

Asumsi komponen produk filtrat yang terikut = 0% 

        = 0% x 597,96 kg/jam = 0 kg/jam 

Filtrat yang terikut dari cake    = 2 % dari cake  

      = 2% x 597,96 kg/jam 

      = 11,95 kg/jam 

Jumlah Filtrat   = Total keluaran reaktor – jumlah cake + filtrat yang terikut cake 

   = 944 kg/jam - 597,96 kg/jam +11,95 kg/jam 

   = 358 kg/jam 

Tabel L.2. 9 Komponen Filtrat Rotary Vacum 

Komponen Filtrat Kmol/h %Massa 

Asam salisilat 30,25 kg/j 7% 

asetat anhidrat 21,96 kg/j 5,21% 

kalsium oksida 1,90 kg/j 0,21% 

kalsium asetat 262,43 kg/j 78,42% 

air 29,89 kg/j 8,93% 

total 346,456 kg/j 100,000 

 

 Asam salisilat dalam cake                  = filtrat yang terikut x % asam salisilat masuk 

          =(0 kg/jam x 30,25 kg/jam) / (358 kg/jam) 

           = 0 kg/jam 

Asam salisilat dalam filtrat    = filtrat yang  Asam Salisilat - Asam salisilat dalam cake 
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      = 30,25 kg/jam – 0 kg/jam 

     = 30,25 kg/jam 

Asetat Anhidrat  dalam cake = filtrat yang terikut x % Asetat Anhidrat 

           = (0 kg/jam x 21,96 kg/jam) / (358 kg/jam) 

            = 0 kg/jam 

Asetat Anhidrat dalam filtrat = filtrat yang  Asetat Anhidrat – Asetat Anhidrat dalam cake 

           = 21,96 kg/jam – 0 kg/jam 

           = 21,96 kg/jam           

Kalsium Oksida  dalam cake = filtrat yang terikut x % Kalsium Oksida 

           = (0 kg/jam x 0,70 kg/jam) / (346 kg/jam) 

            = 0 kg/jam 

Kalsium Oksida  dalam filtrat = filtrat yang Kalsium Okida– Kalsium Oksida dalam cake 

           = 1,90 kg/jam – 0 kg/jam 

           = 1,90 kg/jam 

             

Kalsium Asetat  dalam cake = filtrat yang terikut x % Kalsium Asetat 

           = (11,95 kg/jam x 262,43 kg/jam) / (358 kg/jam) 

            = 8,75 kg/jam 

Kalsium Asetat dalam filtrat = filtrat yang Kalsium Asetat– Kalsium Asetat dalam cake 

           = 262,43 kg/jam – 8,75  kg/jam 

           = 253,68 kg/jam 

Air  dalam cake = filtrat yang terikut x % Air 

           = (11,95 kg/jam x 29,89 kg/jam) / (358 kg/jam) 

           =1 kg/jam 

Air dalam filtrat = filtrat yang Air– Air dalam cake 
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           = 29,89 kg/jam – 1 kg/jam 

           = 28,90 kg/jam 

L2.3.3 Neraca Massa Rotary Vacum Filter 

Tabel L.2. 10 Ringkasan Neraca Massa Rotary Vacum Filter 

Komponen 

Masuk (kg/jam) Keluar 

(kg/jam) 

 

Aliran 

4 

Aliran 5 Aliran 6 Aliran 7 

Asetat Anhidrat 21,97 - 21,97 - 

Kalsium Oksida 1,90 - 1,90 - 

Asam Salisilat 30,25 - 30,25 - 

Asam Asetilsalisilat 597,96 - - 597,96 

Kalsium Asetat 262,44 - 253,68 8,75 

Asam Asetat - 1889 1889 - 

Air 29,90 - 28,90 1 

Sub Total 944 1889 2225,53 607,714 

Total 2833  2833 

 

L2.3.4 Neraca Energi Proses Filtrasi 

Pada rotary vacuum filter tidak terjadi perubahan entalpi maka tidak memerlukan 

perhitungan neraca energi. 
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L2.4 Unit Rotary Dry (RD-01) 

L2.4.1 Diagram Alir Proses Pengeringan Rotary dry  

 

Gambar L.2. 4 Diagram Alir Neraca Massa Rotary Dry 

L2.4.2 Spesifikasi Proses Pengeringan 

Kadar air awal padatan: 3,2% 

Kadar air akhir padatan: 0,1% 

Metode pengeringan: Udara Pengering  

M udara : 20.971,4 kg/jam berdasarkan dari perhitungan NE 

Tabel L.2. 11 Feed Masuk Rotary Dry 

Feed masuk :  
Komponen  berat (kg/j) 

Asam Salisilat 0 

Asetat Anhidrat 0 

Kalsium Oksida 0 

Aspirin 597,96 

Kalsium Asetat  8,75 

Air  1 

Total 608 

 

Asumsi kehilangan solid = 1% (Ludwig : 165)  

Produk solid = Berat solid – Kehilangan solid 

Tabel L.2. 12 Produk Solid Rotary Dry 

Komponen 

Solid 

(Kg/J) 

Kehilangan 

Solid (Kg/J) 

Produk Solid 

(Kg/J 

Asam Salisilat 0 0 0 

Asetat Anhidrat 0 0 0 

Kalsium Oksida 0 0 0 
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Asam Asetil Salisilat  597,96 5,97 591,98 

Kalsium Asetat  8,75 0,09 8,66 

Total 606,717 6,067 600,649 

 

Kadar H2O pada produk solid= maksimum 0,1% 

(Lianyungang) Maka kadar produk solid = 99,90% 

Berat produk solid = 600,649 kg 

Berat akhir produk solid = 600,649 x (100/99,9) = 601,25 kg 

 

Berat air pada produk solid = Berat akhir produk solid – Berat produk solid 

               = 601,25 - 600,649  

   = 0,601 kg 

 

Berat air pada feed = 1 kg 

Berat air yang menguap = 1 - 0,601 = 0,4 kg 

L2.4.3 Neraca Massa Rotary Dry 

Tabel L.2. 13 Ringkasan Neraca Massa Rotary Dry 

Komponen 
Masuk (kg/jam) Keluar (kg/jam) 

Aliran 7 Aliran 8 Aliran 9 

Asetat Anhidrat - - - 

Kalsium Oksida - - - 

Asam Salisilat - - - 

Asam Asetilsalisilat 597,96 5,97 591,980 

Kalsium Asetat 8,75 0,090 8,66 

Udara - - - 

Air 1 0,40 0,6 

Sub Total 607,714 6,46 601 

Total 608 608 

L2.4.4 Neraca Energi Rotary Dryer  

Tujuan: menghitung massa udara yang dibutuhkan untuk menghilangkan air dari padatan, yang 

jumlahnya telah dihitung pada bagian neraca massa. 

Temperatur udara pengering : 120 oC 

Relative humidity: 95 % 
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Gambar L.2. 5 Diagram Alir Neraca Energi Rotary Dry 

Tahap 1 Entalpi bahan masuk  

T bahan masuk = 70 oC 

Tabel L.2. 14 Entalpi Bahan Masuk Rotary Dry 

Komponen 

m 

(kg/h) 

Berat 

Molekul n (kmol/J) H* H masuk 

Asam Salisilat 0 138 0 7209 0 

Asetat Anhidrat 0 102 0 11313 0 

Kalsium Oksida 0 56 0 1922 0 

Aspirin 598 180 3,320361805 9500 31557 

Kalsium Asetat 9 158 0,057287284 8118 450 

Air  1 18 0,057287284 1616 90 

Total  608   19233 32097 

Tahap 2 Entalpi keluar bahan kering  

T bahan keluar = 100 oC 

Tabel L.2. 15 Entalpi Bahan Keluar Kering Rotary Dry 

Komponen 

m 

(kg/h) 

Berat 

Molekul n (kmol/J) H* H keluar 

asam salisilat 0 138 0 12015 0 

asetat anhidrat 0 102 0 18855 0 

kalsium oksida 0 56 0 3203 0 

Aspirin 592 180 3,287158187 15833 52070 

kalsium asetat 9 158 0,056714411 13530 742 

air  1 18 0,033402811 2693 89,9 

Total 601    52902 
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Entalpi campuran keluar bahan kering  

T bahan = 100 oC 

Tabel L.2. 16 Entalpi Campuran Keluar Bahan Kering Rotary Dry 

Komponen 

m 

(kg/h) 

Berat 

Molekul n (kmol/J) H* Q keluar 

asam salisilat 0 138 0 13617 0 

asetat anhidrat 0 102 0 21369 0 

kalsium oksida 0 56 0 3629,5 0 

Aspirin 5,976 180 0,033203618 17943,5 596,08 

kalsium asetat 0,09 158 0,000572873 15334 8,5 

air  0,39 18 0,023884473 3051,5 67,19 

Total  6,464    671,77 

 

Kebutuhan Udara Pemanas untuk Rotary Dryer RD-101 

Tin udara = 120℃   Tout udara = 100℃  

Tin kristal basah = 70℃ Tout kristal kering = 100℃  

Neraca energi total : 

H masuk = H keluar 

H bahan masuk + H udara masuk = H bahan keluar + H udara keluar 

32097 + 527n = 74511 + 468n 

(527-468) n udara = (74511 – 32097 ) 

59 x nudara = 42414 

nudara =  
42414

59
 

= 714 mol 

mudara = nudara x BM udara 

 = 714 mol x 28,84 kg/mol 

 = 20.606 kg/jam 
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Neraca Energi total  

Tabel L.2. 17 Neraca Energi Total Rotary Dry 

Komponen  H Masuk  Komponen  H Keluar 

*Kristal basah  kJ/jam *Kristal kering kJ/jam 

asam salisilat 0 asam salisilat 0 

asetat anhidrat 0 asetat anhidrat 0 

kalsium oksida 0 kalsium oksida 0 

Aspirin 31557 Aspirin 52069,59 

kalsium asetat 450 kalsium asetat 7742,37 

air  89,5 air  89,94 

Total 32096,8 52902 

* Q Udara Panas *Q drying 

Udara  376511 asam salisilat 0 

  asetat anhidrat 0 

  kalsium oksida 0 

  Aspirin 596 

  kalsium asetat 7,9 

  air  21004 

  udara 334097 

  Total 355705 

Subtotal 408607 408607 

 

L2.5 Neraca Massa Unit Ball Mill (BM-01) 

L2.5.1 Diagram Alir Proses Ball mill 

 

Gambar L.2. 6 Diagram Alir Neraca Massa Ball Mill 

L2.5.2 Spesifikasi Proses Ball mill 

Neraca massa total : Feed masuk + Recycle = Feed keluar 

 F + R = F’  

F’ = P + R  

P = F’ – R 
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Tabel L.2. 18 Feed Masuk Ball Mill 

Feed masuk     
komponen Massa (kg/jam) 

asam asetil salisilat  591,98 

kalsium asetat 8,70 

air  0,601 

total 601,251 

 

Asumsi ukuran yang tidak sesuai (reject) = 5% (Perry 6ed ; 21-14) 

Bahan dengan ukuran sesuai = 95 %  

Neraca massa total : Feed masuk + Recycle = Feed keluar 

F + R = F’  

R = 5% F (Recycle = 5% feed masuk)  

F + 5% F = F’  

F = 601,251 kg  

R = 5% F = 5% x 601,251 kg = 30,063 kg  

F’ = F + R = 601,251 + 30,063 = 631,313 kg 

 

Tabel L.2. 19 Neraca Massa Ball Mill 

Komponen 
Masuk (kg/jam) Keluar kg/jam 

Aliran 11 Aliran 12 Aliran 13 

Asetat Anhidrat - - - 

Kalsium Oksida - - - 

Asam Salisilat - - - 

Asam Asetilsalisilat 591,980 29,599 621,579 

Kalsium Asetat 8,669 0,433 9,103 

Udara - - - 

Air 0,60 0,030 0,631 

Sub Total 601,251 30,063 631,313 

Total 631,313 631,313 
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L2.6 Neraca Massa Screen (SCR-01) 

L2.6.1 Diagram Alir Proses Screen 

 

Gambar L.2. 7 Diagram Alir Neraca Massa Proses Screen 

L2.6.2 Spesifikasi Proses Screen 

Neraca massa total : Feed masuk + Recycle = Feed keluar 

 F + R = F’  

F’ = P + R  

P = F’ – R 

Tabel L.2. 20 Feed Masuk Screen 

Feed masuk     
komponen Massa (kg/jam) 

asam asetil salisilat  621,579 

kalsium asetat 9,103 

air  0,631 

Total 631,313 

 

Berdasarkan perhitungan pada ball mill : 

 Neraca massa total :  

F’ = R + P  

631,313 = 30,063 + P  

P = 631,313 - 30,063 = 601,251kg 

Tabel L.2. 21 Neraca Massa Screen 

Komponen 
Masuk (kg/jam) Keluar kg/jam 

Aliran 11 Aliran 12 Aliran 13 

Asetat Anhidrat - - - 
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Kalsium Oksida - - - 

Asam Salisilat - - - 

Asam Asetilsalisilat 621,579 591,980 29,599 

Kalsium Asetat 9,103 8,669 0,433 

Udara - - - 

Air 0,631 0,601 0,030 

Sub Total 631,313 601,251 30,063 

Total 631,313 631,313 

 

L2.7 Heat Exchanger (HE-01)  

L2.7.1 Diagram Alir Proses  

 

Gambar L.2. 8 Diagram Alir Proses Neraca Energi Heater (HE-01) 

L2.7.2 Spesifikasi Proses Pertukaran Panas 

Temperatur masuk fluida : 32oC 

Temperatur keluar fluida : 70 oC 

Panas yang masuk ke Heater (E-001) : 

Hin = Haliran1 = n ∫ Cp C4𝐻6𝑂3 dT
305,15

298,15

 

H 𝐶4𝐻6𝑂33
=  ∫ Cp C4𝐻6𝑂3 dT

305,15

298,15

 

∫ Cp C4𝐻6𝑂3 dT
305,15

298,15

= A (T2 − T1) 

= 251,4(305,15 − 298,15)  

H∗C4𝐻6𝑂33
= 1760

J

mol
1760 Kj/kmol 
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n ∫ Cp C4𝐻6𝑂33
 dT

305,15

298,15

= 𝑛 𝑥 𝐶𝑝 𝑑𝑇 

Hin =  Haliran1 = H C4𝐻6𝑂3 = 3,49
kmol

jam
x 1760

kj

kmol
= 6144 kj/jam 

Maka panas yang masuk ke heater (E-001) adalah 6144 kj/jam 

Panas yang keluar dari Heater (E-001) : 

Hout =  Haliran2 = n ∫ Cp C4𝐻6𝑂3 dT
343,15

298,15

 

H Cp C4𝐻6𝑂3 =  ∫ Cp C4𝐻6𝑂3 dT
343,15

298,15

 

= 251,4(343,15 − 298,15) J/mol K  

H∗ C4𝐻6𝑂3 = 11313
J

mol
= 11313 Kj/kmol 

n ∫ Cp C4𝐻6𝑂3 dT
343,15

298,15

= 𝑛 𝑥 𝐶𝑝 𝑑𝑇 

Hout = Haliran2 = H C4𝐻6𝑂3 = 3,49
kmol

jam
x 11313

kj

kmol
= 39497 kj/jam 

Maka panas yang keluar dari heater (E-001) adalah 39497,13 kj/jam 

Q  = Hout -Hin 

 = 39497 – 6144 

 = 33353,13 kJ/jam 

 

Tabel L.2. 22 Neraca Energi Heater (HE-01) 

Komponen 

Masuk 

(kJ/jam) 

Keluar 

(kJ/jam) 

Asetat anhidrat 6.144,00 39.497,13 

Q pemanas 33.353,13   

Total 39.497,13 39.497,13 
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L2.8 Heat Exchanger (HE-02)  

L2.8.1 Diagram Alir Proses  

 

Gambar L.2. 9 Diagram Alir Proses Neraca Energi Heater (HE-02) 

L2.8.2 Spesifikasi Proses Pertukaran Panas 

Temperatur masuk fluida : 32oC 

Temperatur keluar fluida : 70oC 

Panas yang masuk ke Heater (E-001) : 

Hin = Haliran5 = n ∫ 𝐶𝑝 𝐶𝐻3𝐶OOH dT
305,15

298,15

 

H  𝐶𝐻3𝐶OOH =  ∫ 𝐶𝑝 𝐶𝐻3𝐶OOH dT
305,15

298,15

 

∫ 𝐶𝑝 𝐶𝐻3𝐶OOH dT
305,15

298,15

= A +  B (𝑇2 − 1) + C (T2
2 − T1

2) + 𝐷 (T2
3 − T1

3) 

= [13,9190 (305,15 − 298,15) +
0,812380

2
(305,152 − 298,152) +  

−0,003165

3
(305,153 −

298,153) +
−0,0000001

4
(305,154 − 298,154)] J/mol K  

H∗𝐶𝐻3𝐶OOH = 1216
J

mol
1216 Kj/kmol 

n ∫ 𝐶𝑝 𝐶𝐻3𝐶OOH dT
305,15

298,15

= 𝑛 𝑥 𝐶𝑝 𝑑𝑇 

Hin =  Haliran5 = H 𝐶𝐻3𝐶OOH = 31,45
kmol

jam
x 1216

kj

kmol
= 38.240,34 kj/jam 

Maka panas yang masuk ke heater (E-002) adalah 38.240,34 kj/jam 
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Panas yang keluar dari Heater (E-002) : 

Hout =  Haliran6 = n ∫ 𝐶𝑝 𝐶𝐻3𝐶OOH dT
343,15

298,15

 

H 𝐶𝐻3𝐶OOH =  ∫ 𝐶𝑝 𝐶𝐻3𝐶OOH dT
343,15

298,15

 

∫ 𝐶𝑝 𝐶𝐻3𝐶OOH dT
343,15

298,15

= A +  B (𝑇2 − 1) + C (T2
2 − T1

2) + 𝐷 (T2
3 − T1

3) 

= [−18,944 + 13,9190 (343,15 − 298,15) + 1,097 (343,152 − 298,152) +

 0,289(343,153 − 298,153) + 0,00000297 (343,154 − 298,154)]J/mol K  

H∗𝐶𝐻3𝐶OOH = 8418
J

mol
= 8418 Kj/kmol 

n ∫ 𝐶𝑝 𝐶𝐻3𝐶OOH dT
343,15

298,15

= 𝑛 𝑥 𝐶𝑝 𝑑𝑇 

Hout = Haliran6 = H C4𝐻6𝑂3 = 31,45
kmol

jam
x 8148

kj

kmol
= 264.772 kj/jam 

Maka panas yang keluar dari heater (E-001) adalah 264.772 kj/jam 

Q  = Hout -Hin 

 = 264.772 – 38.240,34 

 = 226.531,66 kJ/jam 

Tabel L.2. 23 Neraca Energi Heater (HE-01) 

Komponen 

Masuk 

(kJ/jam) 

Keluar 

(kJ/jam) 

Asam Asetat 31.639,72 203.398,20 

Q pemanas 171.758,48   

total 203.398,20 203.398,20 
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L2.9 Heat Exchanger (E-003)  

L2.9.1 Diagram Alir Proses  

 

L2.9.2 Spesifikasi Proses Pertukaran Panas 

Temperatur masuk masuk : 32 oC 

Temperatur keluar keluar : 70 oC 

Panas yang masuk ke Heater (E-003) : 

Hin = Haliran14 = n ∫ 𝐶𝑝 𝑈𝑑𝑎𝑟𝑎 dT
305,15

298,15

 

H  𝑈𝑑𝑎𝑟𝑎 =  ∫ 𝐶𝑝 𝑈𝑑𝑎𝑟𝑎 dT
305,15

298,15

 

∫ 𝐶𝑝 𝑈𝑑𝑎𝑟𝑎 dT
305,15

298,15

= A (T2 − T1) +
𝐵

2
(𝑇2

2 − 𝑇1
2) + 𝐶 (

1

𝑇2
−

1

𝑇1
) 

= 6,8717(305,15 − 298,15) +
0,0008

2
(305,15 − 298,15) − 187700 (

1

305,15
−

1

298,15
) 

H∗𝑈𝑑𝑎𝑟𝑎 = 35
J

mol
35 Kj/kmol 

n ∫ 𝐶𝑝 𝑈𝑑𝑎𝑟𝑎 dT
305,15

298,15

= 𝑛 𝑥 𝐶𝑝 𝑑𝑇 

Hin =  Haliran14 = H 𝑈𝑑𝑎𝑟𝑎 = 714,5
kmol

jam
x 35

kj

kmol
= 25.257 kj/jam 

Maka panas yang masuk ke heater (E-003) adalah 25.257 kj/jam 

Panas yang keluar dari Heater (E-003) : 



 

174 

 

Institut Teknologi Indonesia 

Hout =  Haliran8 = n ∫ 𝐶𝑝 𝑈𝑑𝑎𝑟𝑎 dT
393,15

298,15

 

H 𝑈𝑑𝑎𝑟𝑎 =  ∫ 𝐶𝑝 𝑈𝑑𝑎𝑟𝑎 dT
393,15

298,15

 

∫ 𝐶𝑝 𝑈𝑑𝑎𝑟𝑎 dT
393,15

298,15

= A (T2 − T1) +
𝐵

2
(𝑇2

2 − 𝑇1
2) + 𝐶 (

1

𝑇2
−

1

𝑇1
) 

= 6,8717(393,15 − 298,15) +
0,0008

2
(393,15 − 298,15) − 187700 (

1

393,15
−

1

298,15
) 

H∗𝑈𝑑𝑎𝑟𝑎 = 527
J

mol
= 527 Kj/kmol 

n ∫ 𝐶𝑝 𝑈𝑑𝑎𝑟𝑎 dT
393,15

298,15

= 𝑛 𝑥 𝐶𝑝 𝑑𝑇 

Hout = Haliran8 = H C4𝐻6𝑂3 = 714,5
kmol

jam
x 527

kj

kmol
= 376.510,52 kj/jam 

Maka panas yang keluar dari heater (E-001) adalah 376.510,52 kj/jam 

Q  = Hout -Hin 

 = 376.510,52 – 25.257,21 

 = 351.253,31 kJ/jam 

Komponen 

Masuk 

(kJ/jam) 

Keluar 

(kJ/jam) 

Udara 25.257,21 376.510,52 

Q pemanas 351.253,31   

total 376.510,52 376.510,52 
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LAMPIRAN 3 

UTILITAS 

L3.1 Air Umpan Boiler 

Kebutuhan air umpan boiler dihitung berdasarkan laju alir massa steam yang dibutuhkan 

pada produksi Aspirin. Pada pabrik ini steam dibutuhkan sebagai fluida panas pada beberapa 

unit yaiu pada preheater bahan baku mengunakan heater 01,heater 02 dan heater 03. 

L3.1.1 Kebutuhan Steam untuk Heater-01 

Dari kalkulasi neraca energi H-01 yang berfungsi untuk menaikkan suhu dari 32 °C 

hingga 70 °C, diperoleh Q sebesar 33.353,13 kJ/jam. Adapun steam yang digunakan adalah 

saturated steam pada 120 °C dan tekanan 101,325 kPa. Digunakan saturated steam pada 

kondisi ini dikarenakan pada keseluruhan proses digunakan suhu tertinggi steam sebesar 120 

°C. Dari Q yang diperoleh maka dapat dihitung besar massa steam yang diperlukan dengan 

kalkulasi sebagai berikut. 

Tin : 32 °C  (fasa liquid) 

Tout : 70 °C  (fasa liquid) 

Hfg = 2173,8 kJ/kg  ( Van ness, “Introduction chemical engineering 

thermodynamics. 7th edition.” Hal 721. Pada suhu 310 °C) 

m  = 
Q

Hfg
 

  = 
33.353,13 kJ/jam

2.173,8 kJ/kg
 

  = 15,34 kg/jam 
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L3.1.2 Kebutuhan Steam untuk Heater-02 

Dari kalkulasi neraca energi H-02 yang berfungsi untuk menaikkan suhu dari 32 °C 

hingga 70 °C, diperoleh Q sebesar 226.531,66 kJ/jam. Dari Q yang diperoleh, dengan jenis 

steam yang sama dengan yang digunakan pada Heater 01, dapat dihitung besar massa steam 

yang diperlukan dengan kalkulasi sebagai berikut. 

Tin : 32 °C  (fasa liquid) 

Tout : 70 °C  (fasa liquid) 

Hfg = 2.173,8 kJ/kg  ( Van ness, “Introduction chemical engineering 

thermodynamics. 7th edition.” Hal 721. Pada suhu 310 °C) 

m  = 
Q

Hfg
 

 = 
226.531,66 kJ/jam

2.173,8 kJ/kg
 

 = 104,21 kg/jam 

L3.1.3 Kebutuhan Steam untuk Heater-03 

Dari kalkulasi neraca energi H-03 yang berfungsi untuk menaikkan suhu dari 32 °C 

hingga 120°C, diperoleh Q sebesar 2.714,33  kJ/jam. Dari Q yang diperoleh, dengan jenis steam 

yang sama dengan yang digunakan pada Heater 01, dapat dihitung besar massa steam yang 

diperlukan dengan kalkulasi sebagai berikut. 

Tin : 32 °C  (fasa gas) 

Tout : 100 °C    (fasa gas) 

Hfg = 21173,8 kJ/kg  ( Van ness, “Introduction chemical engineering 

thermodynamics. 7th edition.” Hal 721. Pada suhu 120 °C) 

 m  = 
Q

Hfg
 

 = 
351.253,31 kJ/jam

2.173,8 kJ/kg
 

 = 161,58 kg/jam 
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L3.1.5 Total Kebutuhan Air Umpan Boiler 

Tabel L.3. 1 Total Kebutuhan Air Umpan Boiler 

Nama Alat Kode Alat Kebutuhan Steam (kg/h) 

Heater 01 E-01 15,3 

Heater 02 E-02 104,21 

Heater 03 E-03 161,58 

Total Air Umpan Boiler (kg/h) 281,138 

 

Dengan memperhitungkan faktor keamanan pada masing-masing alat, jumlah steam dilebihkan 

10%, sehingga  = 281,138 kg/jam 

10% × 105,4 kg/jam  =   28,1138 kg/jam + 

Total kebutuhan steam dengan faktor keamanan  = 309,25 kg/jam 

Kebutuhan air untuk menghasilkan saturated steam dihitung sebagai berikut: 

ms = Kebutuhan steam (ms)  

  = 
309,25 kg

jam
 ×  

2,2046 lbm

1 kg
 

  = 681,65 lbm/jam 

h = Vapor enthalpy pada suhu 120 °C 

 = 
2705,8 kJ

kg
 ×  

1 kg

2,2046 lbm
 ×  

0,947831 Btu

1 kJ
 

 = 1163,33 Btu/lbm 

hf  = Saturated liquid enthalpy pada suhu 30 °C  

  = 
125,7 kJ

kg
 ×  

1 kg

2,2046 lbm
 ×  

0,947831 Btu

1 kJ
 

  = 54,04 Btu/lbm 

Cf = Panas laten penguapan air pada 100 °C  

  = 970,30 Btu/jam/Hp      

 

mair = 
ms × (h−hf)

Cf 
 (Sumber : Severn,2004,Severn Boiler Design,5th Edition, hal 140) 

 = 
681,65 lbm/jam  ×  (1163,3 −54,04)Btu/lbm

970,30 Btu/jam
 

 = 
779,29 lbm

𝑗𝑎𝑚
 ×  

1 kg

2,2046 lbm
 

 = 353,80  kg/jam / densitas air 
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 = 353,80  kg/jam / 1.022,87 kg/m3 

 = 0,346 m3/jam 

Diasumsikan jumlah air untuk blowdown dan hilang akibat steam trap sebesar 10%, maka 

jumlah air yang harus diumpankan sebagai make up boiler adalah sebanyak jumlah steam yang 

hilang, yaitu 10% massa air, dengan kalkulasi sebagai berikut. 

Jumlah air make up steam sebanyak 10% × 353,80 kg/jam = 35,38 kg/jam 

    = 0,035 m3/jam 

Total Volume air yang dibutuhkan = Kebutuhan air untuk saturated steam + make up water 

boiler 

                                       =  0,346 m3/jam + 0,035 m3/jam 

                                       = 0,38 m3/jam 

                                       = 380,48 lt/jam  

L3.2 Air Pendingin 

Pada pabrik ini air dibutuhkan sebagai fluida dingin pada beberapa unit yaitu pada 

Reaktor 01 (CSTR-01)  

L3.2.1 Kebutuhan Air Pendingin untuk Reaktor R-01 

 Dari kalkulasi neraca energi CSTR-01 fungsi kebutuhan air pendingin pada proses 

untuk menjaga temperature kondisi operasi (Eksotermis) yaitu 70 °C, diperoleh Q sebesar 

1.401,50 kJ/jam. Media pendingin yang digunakan adalah air pendingin. Dari Q yang diperoleh, 

dapat dihitung besar massa air pendingin yang diperlukan dengan kalkulasi sebagai berikut. 

Tin = 30 °C  

Tout = 45 °C  

Cp air  = 4,2 kJ/kg°C  

m  = 
Qp𝑒𝑛𝑑𝑖𝑛𝑔𝑖𝑛

CpdT
 

 = |
13766,97 kJ/jam

4,2
kJ

kg℃
 x (45℃−30℃)

| 

 = 107,03 kg/jam 
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Tabel L.3. 2  Total Kebutuhan Air Pendingin 

Nama Alat Kode Alat Kebutuhan Air Pendingin (kg/h) 

Reaktor CSTR R-01 107,03 

Total Air Pendingin (kg/h) 107,03 

 

Jumlah kebutuhan air pendingin  = 107,03 kg/jam 

Faktor keamanan 10% × 107,03 kg/jam  =   10,70 kg/jam + 

Total kebutuhan air pendingin dengan faktor keamanan = 117,73 kg/jam 

Dengan densitas air pada temperatur 30 °C = 1.022,87 kg/m3
 

Maka laju alir volumetrik air pendingin (Q)  = 
117,73  kg/jam

1.022,87 kg/m3
  

  = 0,115 m3/jam  

Pada Cooling Tower terdapat sejumlah air untuk mendinginkan jaket reaktor, sehingga perlu 

dihitung jumlah make up cooling water (Wm), dengan kalkulasi sebagai berikut : 

Wc  = air masuk menara pendingin 

  = 129,51 kg/jam 

Jumlah cooling tower  = 3 unit, maka Wc menjadi 

Wc = 129,51 kg/jam : 3 

  = 43,16 kg/jam 

Faktor design 10% menjadi = 47,48 kg/jam 

Wc =  
47,48  kg

jam
 ×  

1 m3

1000 kg
 

  = 0,0475 m3/jam 

  = 
0,0475 m3

jam
 ×  

264,172 gallon

1 m3
 ×

1 jam

60 menit
 

  = 0,57 gpm 

Wm  = We + Wb + Wd (Sumber: Perry’s 7th. Edition Eq.12.9 hlm. 12-17) 

We = jumlah air yang menguap 

  = 0,00085 × Wc × (Tout – Tin) 

Sehingga: 

  We = jumlah air yang menguap  

  = 0,00085 × Wc × (Tout – Tin) (Green & Perry, 1997) (Pers.12-10) 
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 Tin cooling tower  = 50 ºC    = 122 F 

 Tout cooling tower = 30 ºC    = 86 F 

  = 0,00085 × 0,57 gpm × (122 - 86) F 

  = 0,01 gpm 

 

Wb  = jumlah air blowdown, yaitu air yang dibuang untuk mengurangi konsentrasi 

padatan 

  = 
𝑊𝑒

𝑠𝑖𝑘𝑙𝑢𝑠−1
; dimana range siklus 3 s/d 5 

  = 
0,01 𝑔𝑝𝑚

(4−1)
 

  = 0,0029 gpm 

Wd = jumlah air drift loss, yaitu air yang terbawa angin/aliran uap yang  keluar dari 

tower 

  = Wc × persentase drift loss; dimana range-nya 0,1% s/d 0,2% 

  =  0,57 gpm × 0,1% 

  = 0,001 gpm 

Maka Wm  = We + Wb + Wd 

   = ( 0,01 + 0,0029 + 0,001) gpm 

   = 3,32 gpm 

    = 
3,32 gal

menit
 ×  

1 m3

264,47 gal
 ×  

60 menit

1 jam
  

   = 0,002 m3/jam 

   = 2,11 kg/jam 

Maka, air untuk make-up cooling tower sebesar 2,11 kg/jam 

L3.3 Air Domestik 

Menurut Kementrian Pekerjaan Umum 14/PRT/M/2010, kebutuhan air sanitasi untuk 1 

orang per hari sebanyak ±100-120 liter/hari. Jumlah karyawan adalah 118 orang. Maka 

kebutuhan air domestik adalah sebagai berikut. 

Kebutuhan air sanitasi  = 
100 liter/hari

1 orang
  × 118 orang 

    = 11.800 liter/hari × 
1m3 

1.000 𝑙𝑖𝑡𝑒𝑟
 ×  

1 ℎ𝑎𝑟𝑖

24 𝑗𝑎𝑚
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    = 0,491 m3/jam 

Kebutuhan air dalam laboratorium dan lain-lain diasumsikan 

 = 
25 liter

jam
×

24 jam

1 hari
  

 = 600 liter/hari × 
1m3 

1.000 𝑙𝑖𝑡𝑒𝑟
 ×  

1 ℎ𝑎𝑟𝑖

24 𝑗𝑎𝑚
 

 = 0,025 m3/jam  

Maka total kebutuhan domestik  =(0,491+0,025) m3/jam 

Jumlah kebutuhan air domestik  = 0,517 m3/jam 

Faktor keamanan 10% ×0,483 m3/jam  =  0,051 m3/jam  + 

Total kebutuhan air domestik dengan faktor keamanan = 0,568 m3/jam 

 = 568,33 kg/jam 

L3.4 Total kebutuhan air Baku 

Tabel L.3. 3 Total Kebutuhan Air 

Jenis Start up (kg/jam) Kontinyu (kg/jam) 

Air Pendingin 117,73  

Make Up cooling water  2,11 

Air Domestik 568,33 568,33 

Air Umpan Boiler 353,8  

Make up Boiler  389,18 

TOTAL  1039,87 959,62 

L3.5 Listrik 

L3.5.1 Listrik Perkantoran 

Tabel L.3. 4 Kebutuhan Listrik Perkantoran 

Pemakaian Listrik Daya (kW) Durasi (jam) Total Pemakaian (kWH) 

Penerangan Gedung 

dan jalan  
40 12 480 

Peralatan bengkel 20 24 480 

Instrumentasi 50 24 1200 

Peralatan kantor 30 24 720 

Total Pemakaian (kWh) 2880 
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L3.5.2 Listrik Proses 

Daya yang dibutuhkan masing-masing alat dapat dilihat pada Tabel L3.4, dengan total sebanyak 

69,55 kW/harinya. Didapatkan perhitungan konversi daya dapat dilihat sebagai berikut : 

  

Tabel L.3. 5 Kebutuhan Listrik Proses 

Pemakaian Listrik Daya (kW) Durasi (jam) Total Pemakaian (kWH) 

Heating conveyor 

01 
18,04 24 432 

Heating conveyor 

02 
18,04 24 432 

Cooling Conveyor 

01 
0,26 24 6,3 

Belt conveyor 01 1,56 2 3,13 

Belt conveyor 02 1,56 2 3,13 

Bucket elevator 01 0,7475 2 1,49 

Bucket elevator 02 0,7475 2 1,49 

Screen 01 0,22 2 0,44 

Reaktor 01 1,5 24 35,88 

Ball Mill 01 100 24 2403,96 

Heater 01 0,22 24 5,29 

Heater 02 0,22 24 5,29 

Heater 03 0,22 24 5,29 

Pompa 01 2,27 24 54,53 

Pompa 02 2,27 24 54,53 

Pompa 03 2,27 24 54,53 

Pompa 04 2,27 24 54,53 

Total Pemakaian (kWh) 3813,99 

 

L3.5.2 Listrik Utilitas  

Tabel L.3. 6 Kebutuhan Listrik Utilitas 

Pemakaian Listrik Daya (kW) Durasi (jam) Total Pemakaian (kWH) 

Pompa Utilitas 01 2,23 24 53,69 

Pompa utilitas 02 0,37 24 9,05 

Pompa utilitas 03 0,37 24 9,05 

Pompa utilitas 04 0,37 24 9,05 

Pompa utilitas 05 0,37 24 9,05 
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Pompa utilitas 06 0,37 24 9,05 

Pompa utilitas 07 0,37 24 9,05 

Pompa utilitas 08 0,37 24 9,05 

Pompa utilitas 09 0,37 24 9,05 

Pompa utilitas 10 0,56 24 13,58 

Pompa utilitas 11 0,37 24 9,05 

Water Tube Boiler 

01 
8,5 24 204,56 

Cooling Tower 01 12 24 288 

Total Pemakaian (kWh) 587,66 

 

L3.5.3 Total Kebutuhan Listrik untuk Produki Aspirin 

Dari kalkulasi yang telah dilakukan, total kebutuhan daya listrik dalam proses produksi 

Aspirin dapat dijumlahkan sebagaimana tercantum pada Tabel L3.7 berikut. 

Tabel L.3. 7 Kebutuhan Listrik dalam sehari 

Pemakaian Listrik Pemakaian (kWh) 

Perkantoran dan Peralatan Penunjang 2880 

Listrik Utilitas 587,66 

Peralatan Proses 3813,99 

Total Pemakaian (kWh) 7281,65 

Dengan menghitung faktor keamanan sebesar 20%, 

Kebutuhan listrik   = 7281,37 kWh 

20% × 7501,37  kWh  =  1456,33  kWh  + 

       8737,98 kWh 

L3.6 Bahan Bakar 

Perhitungan kebutuhan bahan bakar didasarkan pada total kebutuhan solar untuk 

generator, bahan baku dan produk seperti bahan bakar dump truck dan kendaraan operasional. 

Tabel L3. 1 Bahan Bakar yang Digunakan pada Produksi Aspirin 

Bahan Bakar 
Low Heating 

Value 
Fungsi Lokasi Unit 

Solar 
19.200 

btu/lb 

Untuk bahan bakar generator, 

kendaran operasional dan 

kendaraan pengangkut 

Unit utilitas dan 

opersional 
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L3.6.1 Kebutuhan Bahan Bakar untuk generator listrik  

Diperkirakan kebutuhan listrik tak terduga sebesar kebutuhan listrik selama 1 jam, maka : 

Generator listrik ini memiliki spesifikasi sebagai berikut. 

Bahan bakar     :  Solar 

Jumlah      : 1 unit 

Efisiensi pembakaran pada generator  (η) : 85% 

Kebutuhan listrik dalam sehari  : 8737,98 kWh 

Asumsi kapasitas generator    : 200 kWh 

msolar = 
kebutuhan listrik

h x Hv
 

Dimana : 

Hv = heating value solar = 19.200 Btu/lb 

h = efisiensi pembakaran 

msolar = 200 x 
1000 W

1 kW
 x 

1

19.200 Btu/lb
 x 

3,413 Btu/jam

1 W
 x 

0,45359 kg

1 lb
 x 

1

0,85
 

msolar = 181,94 kg/jam 

Kebutuhan solar per hari = 
181,9 kg/jam

850 kg/m3
 = 0,214 m3/jam  

    = 5,14 m3/hari 

    = 5140 liter/hari 

L3.6.2 Kebutuhan Bahan Bakar untuk Generator boiler 

Kebutuhan bahan bakar boiler (m) = 
ms × (h−hf)

LHV × η 
 

    =
681,65  lbm/jam ×(1163,3−216,451)Btu/lbm

19.200 Btu/lbm × 85% 
 

    = 
39,581 lbm

jam
 ×  

1 kg

2,2046 lbm
 

    = 17,95 kg/jam 
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Kebutuhan bahan bakar =  17,95 kg/jam 

Faktor keamanan 10% × 17,95 kg/hari =  1,795 kg/jam  + 

Total kebutuhan bahan bakar dengan faktor keamanan =  19,75 kg/jam 

Dengan densitas bahan bakar (ρ)   = 850 kg/m3
 

Maka volume bahan bakar yang dibutuhkan   = 
19,75 kg/jam

850kg/m3
 

       = 0,02 m3/jam x 
24 jam

1 hari
 

       = 0,558 m3/hari 

       = 557,62 liter/hari 

L3.6.4 Total Kebutuhan Bahan Bakar untuk Produksi Aspirin 

Dari kalkulasi yang telah dilakukan, total kebutuhan bahan bakar dalam proses produksi 

Triaryl Phosphate dapat dijumlahkan sebagaimana tercantum pada Tabel L3.9 berikut. 

Tabel L.3. 8 Total Kebutuhan Bahan Bakar 

Nama Alat Kebutuhan Bahan Bakar (liter/hari) 

Generator Listrik 5137 

Kendaraan Operasional                              80  

Boiler 557,62 

Total Kebutuhan Bahan Bakar 5.774,84 

 

L3.7 Udara 

L3.7.1 Kebutuhan Udara Pemanas untuk Rotary Dryer (RD-01) 

Tin udara = 120℃   Tout udara = 100℃  

Tin kristal basah = 70℃ Tout kristal kering = 100℃  

Neraca energi total : 

H masuk = H keluar 

H bahan masuk + H udara masuk = H bahan keluar + H udara keluar 

32099 + 527n = 75266 + 468n 

(527-468) n udara = (75266 – 32099 ) 

59 x nudara = 43166 
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nudara =  
43166

59
 

= 727 mol 

mudara = nudara x BM udara 

 = 727 mol x 28,84 kg/mol 

 = 20.971,74 kg/ja
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LAMPIRAN 4 

PERANCANGAN ALAT PROSES DAN UTILITAS 

L.4.1 Perancangan Alat Proses 

L4.1.1 Tangki Penyimpanan (T-01) 

Dalam proses produksi Aspirin menggunakan 2 (dua) tangki penyimpanan yang sama dalam 

perhitungan dan jenis tangki untuk fasa cair yaitu, T-01 dan T-02. Contoh perancangan yang 

ditampilkan yaitu pada T-01. 

Tahap 1 Data Awal 

Fungsi = Menyimpan Asetat Anhidrat dalam fasa liquid 

Material = Stainless Steel SA 167 grade 3 type 304 

Jenis = Tangki silinder tegak dengan alas datar penutup torispherical 

Kondisi Operasi   

Tekanan Operasi = 1 atm 

Temperatur Operasi = 32 °C 

Waktu Tinggal = 7 hari = 168 jam 

Tahap 2 Menentukan Volume Tangki 

Kapasitas Asetat Anhidrat  = 

=  

360,81 kg/jam   

785,086 lb/jam 

Densitas Asetat Anhidrat 

Fraksi  Berat 

= 

= 

1082 kg/m3 

3,49 kmol/h 

Densitas campuran = 1

𝐹𝑟𝑎𝑘𝑠𝑖 𝐵𝑒𝑟𝑎𝑡/𝑑𝑒𝑛𝑠𝑖𝑡𝑎𝑠
 𝑥 62,43 

 

 

 

 

Waktu Tinggal 

= 

= 

 

= 

= 

1

3,49
kmol

h

 

1082 𝑘𝑔/𝑚3
𝑥62,43  

19347,85 lb/ft3 

30 hari 
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Kapasitas Asetat Anhidrat/hari = 565263 lb/hari 

Volume Asetat Anhidrat = 𝐾𝑎𝑝𝑎𝑠𝑖𝑡𝑎𝑠 𝐴𝑠𝑒𝑡𝑎𝑡 𝐴𝑛ℎ𝑖𝑑𝑟𝑎𝑡

𝐷𝑒𝑛𝑠𝑖𝑡𝑎𝑠 𝑐𝑎𝑚𝑝𝑢𝑟𝑎𝑛
  

 = 572720 𝑙𝑏/ℎ𝑎𝑟𝑖

19347,85 𝑙𝑏/𝑓𝑡3
  

 = 29,60 ft3 

Jumlah Unit  = 1 tangki  

Volume Tangki  = 𝑉𝑜𝑙𝑢𝑚𝑒 𝐹𝑒𝑛𝑜𝑙

𝐽𝑢𝑚𝑙𝑎ℎ 𝑈𝑛𝑖𝑡 
 

 = 29,60 𝑓𝑡3

1 𝑢𝑛𝑖𝑡
 

 = 29,60 ft3 

Larutan akan menempati 80% 

volume tangki 

=  Volume Tangki x 80% 

 = 29,60  ft3 x 80% 

 = 37 ft3 

Tahap 3 Menentukan Tinggi dan Diameter Tangki 

H/D yang digunakan = 3 

Diameter Tangki  = V tangki (VT) 
1

4
𝑥 𝜋 𝑥 𝐷2 𝑥 1,5 𝐷 

 = (
4 𝑥 36,51

(1,5 𝑥 (
22

7
))

)1/3  

 = 3,33 ft  

 = 3,33 ft 𝑥 12 

 = 

= 

 

39,98 in  

39,98 in 𝑥 
0,025 𝑖𝑛

1𝑚
 

 

 =  1 m 

Jari – jari tangki  = 39,98 in

2
 

 = 20 in  

Tinggi Tangki = 3 x D 
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 =  3 x 3,33 ft 

 = 

= 

= 

  

= 

= 

10 ft 

10 ft x 12 

120 in 

 

120 in 𝑥 
0,025 𝑖𝑛

1𝑚
 

3 m 

 

 

Tahap 4 Menentukan Tekanan Design Tangki 

P hidrostatik cairan = ρLiquid x g x h 

 = 1082 kg/m3 x 9,8 m/s2 x 2,98 m  

 = 31662 N/m2 

 = 31662

101325
  

 = 0,31 atm  

P design  =  (P operasi + P hidrostastik) 

 = 1 + 0,31 atm 

 = 1,31 atm  

 = 1,31 atm x 
14,695 𝑝𝑠𝑖

1 𝑎𝑡𝑚
 

 = 19,25  psi 

Tahap 5 Menentukan Tebal dan Diameter Luar Tangki 

Bahan yang digunakan adalah Stainless Steel SA-167 Grade C, pada Brownell and Young 

(1959) nilai spesifikasi material tersebut adalah sebagai berikut :  

f ( Allowble stress) = 18750 psi 

E (Welding Joint Efficiency) = 80% 

C (Corrosion factor) = 0,0125 in/tahun 

Jika umur alat  = 10 tahun 

C (Corrosion factor) = 0,125 in 

Ketebalan reaktor dapat dihitung  dengan persamaan  
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ts = 𝑃 𝑑𝑒𝑠𝑎𝑖𝑛 𝑥 𝑟𝑖

(𝑓 𝑥 𝐸) − (0,6 𝑥 𝑃 𝑑𝑒𝑠𝑎𝑖𝑛)
+ 𝐶 

 = 19,25 𝑝𝑠𝑖 𝑥 19,90 𝑖𝑛

(18750 𝑝𝑠𝑖 𝑥 80%) − (0,6 𝑥 19,90 𝑝𝑠𝑖)
+ 0,125 𝑖𝑛 

 = 0,1505 in  

Maka pada (Brownell & Young 1959, App. F item 1) digunakan ketebalan sebesar 3/16 in.  

OD yang digunakan  = ID + 2 x ts = 39,81 in + 2 x 3/16 

OD yang digunakan  = 40,18 in  

Maka pada tabel 5.7 Brownell and Young digunakan OD sebesar 40 in. 

OD = 
40,18 𝑖𝑛 𝑥 

0,0254 𝑚

1 𝑖𝑛
= 1,0045 𝑚 

ID sesungguhnya 

(tebal tangki diambil 

1,4 inch) 

= OD – 2 x ts  

 = 40 in – 2 x 1/4 in  

 = 39,5  in  

 = 39,5 in x 
0,0254 𝑚

1 𝑖𝑛
 

 = 1 m 

Tahap 6 Perancangan Head Tangki 

Berdasarkan tabel 5.7 Brownell and Young dari OD = 40 inc yang digunakan diperoleh nilai 

Icr = 2 1/2 = 2,5 inch 

r = 40 

icr/r =  2,5

40
= 6,25% > 6% maka bisa menggunakan 𝑡𝑜𝑟𝑟𝑖𝑠𝑝ℎ𝑒𝑟𝑖𝑐𝑎𝑙 ℎ𝑒𝑎𝑑  

W = 

0,25 𝑥 (3 +  √
𝑅

𝑖𝑐𝑟
) 

 = 

0,25 𝑥 (3 +  √
40

2,5
) 

 = 1,75 
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Pada perancangan torrispherical head mengacu pada gambar dibawah berikut (Brownell and 

Young). 

 

Gambar L.4. 1 Dimensi Head 

 

Nilai ketebalan head dapat dihitung dengan persamaan berikut  

th  = 𝑃 𝑑𝑒𝑠𝑎𝑖𝑛 𝑥 𝑟𝑐 𝑥 𝑊

(2 𝑥 𝑓 𝑥 𝐸) − (0,2 𝑥 𝑃 𝑑𝑒𝑠𝑎𝑖𝑛)
+ 𝐶 

 = 19,25 𝑝𝑠𝑖 𝑥 40 𝑖𝑛 𝑥 1,75

(2 𝑥 18750 𝑝𝑠𝑖 𝑥 80%) − (0,2 𝑥 19,25)
+ 0,125 𝑖𝑛 

 = 0,044 in  

Berdasarkan tabel 5.6 Brownell and Young maka digunakan tebal head sebesar 3/16 in.  

Nilai sf yang dipilih pada tabel head tersebut adalah 3 in.  

Adapun perancangan dimensi head sebagai berikut Brownell and Young : 

a  = 
𝐼𝐷

2
 = 

39,81

2
 = 19,90 in 

AB = 
𝐼𝐷

2
− 𝑖𝑐𝑟 = 

39,81

2
− 2,5 = 17,4 in  

BC = 𝑟 − 𝑖𝑐𝑟  = 40– 2,5 = 37,5 in 

AC = (√𝐵𝐶2 − 𝐴𝐵2)   = √17,42 − 37,52  = 33,22 in 

b  = r - AC = 40 – 33,22 = 6,78 in  

OA = th + b + sf  = (0,1875 + 6,78 + 3) in   = 9,97 in  

  = 13,11 𝑖𝑛 𝑥 
0,0254 𝑚 

1 𝑖𝑛
 = 0,3 m  
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Tahap 7 Perancangan Tinggi Tangki Sesungguhnya 

Tinggi tangki penyimpanan = H shell + OA = (2,98 + 0,3) m  = 3,3 m  

L4.1.2 Heat Exchanger (HE-01) 

Dalam proses produksi Aspirin, menggunakan 3 (tiga) Heater, HE-01, HE-02, dan HE-

03 yang digunakan untuk pemanasan sehingga dapat mencapai kondisi operasi tertentu. Dalam 

proses ini digunakan alat berupa Heat Exchanger atau Alat Penukar Kalor (APK). Salah satu 

contoh yang ditampilkan yaitu, HE-01 untuk menaikan temperatur bahan. Heater yang 

digunakan memiliki spesifikasi sebagai berikut. 

Kode alat : HE-01 

Fungsi  : Untuk Menaikan Temperatur Asetat Anhidrat Sebelum Masuk Ke Reaktor 

70 ℃ 

Bentuk : Double Pipe Heat Exchanger 

 

Bahan  : Stainless Steel SA-167 Grade 3 type 304 

Jumlah  : 1 unit 

Kondisi operasi : 

 Massa bahan (m)   = 356,11 kg/jam 

 P operasi    = 760 mmHg  = 1 atm 

Tin fluida dingin = (
9

5
 x 25

o
C) + 30 = 89,6 oF 

Tout fluida dingin = (
9

5
 x 30

o
C) + 70= 158 oF 

Tin fluida panas = (
9

5
 x 120

o
C)+32 = 248 oF 

Tout fluida panas = (
9

5
 x 120oC)+32 = 248 oF 
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Tahap 1 Mengumpulkan Data Properti Fisik 

Tabel L.4. 1 Data Properti Fisik Fluida pada Heater-01 

Kondisi pada Tinlet 
Fluida Dingin 

(Asetat Anhidrat) 

Fluida Panas 

(Steam) 

Fasa  Liquid  Gas 

Tekanan 1 1 

Temperatur Rata-Rata (K) 324 324 

Massa (kg/h)  360,81 15,34 

Densitas (kg/m3)  1964,23 1941,98 

Kapasitas Panas (kJ/kg.°C)  23,88 17,138 

Viskositas (cP) 0,91 1,04 

Konduktivitas Thermal (W/mK)  0,2372 0,1979 

Berdasarkan data kondisi fluida di atas, maka fluida panas dialokasikan pada pipa 

bagian dalam (inner pipe) dan fluida dingin pada annulus. Pertimbangan alokasi fluida tersebut 

dikarenakan efisiensi penyerapan. 

Tahap 2 Menghitung Log Mean Temperatur Difference (LMTD) 

Arah aliran : counter current 

Suhu fluida :  

Fluida panas : 

 T1 = 120 oC = 248 oF 

 T2 = 120 oC = 248 oF 

Fluida dingin : 

 t1  = 32 oC = 89,6 oF 

 t2  = 70 oC = 158 oF 

 

LMTD = 
(T1- t2)-(T2-t1)

ln(
(T1- t2)

(T2-t1)
)

 = 
(248- 158)-(248-89,6)

ln(
(248- 158)

(248-89,6)
)

 = 120,99  oF 

Tahap 3 Menghitung Luas Transfer Panas Awal (A’) 

Berdasarkan buku Process Heat Transfer – (D Q Kern, 1982) hlm. 840, untuk fluida panas 

(Steam) dan fluida dingin (Asetat Anhidrat) Heater, memiliki: 
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Medium Organic – Steam  : 50 s.d 100 Btu/jam.ft2. oF 

Dipilihkan Overall UD sebesar : 80 Btu/jam.ft2. oF  

A’ = 
Qc

Ud x LMTD
 = 

31612,67 Btu/jam

80 Btu/ft
2
.jam.

o
F x 120,99oF

 = 3,2659 ft2  

Karena nilai A’ < 200 ft2 maka pemilihat heat exchanger double pipe sudah tepat.  

Tahap 4 Menentukan Diameter Pipa, Annulus, dan Panjang Heat Exchanger 

Berdasarkan Tabel 10. Process Heat Transfer, D. Q. Kern, Hal.844 digunakan dimensi 

standar untuk pipa dan anulus dengan spesifikasi : 

Diameter luar pipa (ODp)  = 3,5 inch 

Diameter dalam pipa (IDp)  = 3,068 inch 

Diameter dalam anulus (ODa) = 4,5 inch 

Diameter dalam anulus (IDa)  = 4,03 inch 

Tahap 5 Menentukan Fluida dingin (anulus) 

 Diameter dalam anulus (IDa)  = 0,34 ft 

Diameter luar pipa (ODp)  = 0,29 ft 

 

Tahap 6 Menghitung Flow Area Anulus  

Aa = 
π x (𝐼𝐷𝑎2)- (𝑂𝐷𝑝2)

4
 = 

3,14 𝑥 (0,342−0,292)

4
 = 0,02 ft2 

 

Diameter Ekuivalen (De) 

De = 
 (𝐼𝐷𝑎2)- (𝑂𝐷𝑝2)

ODp
 = 

3 (0,342−0,292)

0,29
 = 0,09 ft2 

Tahap 7 Menghitung Laju Alir Massa Dalam Annulus (Ga) 

Ga = 
Wa

Aa
 = 

785,09 lb/jam

0,02 ft2
 = 36.347,108 lb/ft2.jam 

Tahap 8 Menghitung Bilangan Reynold Annulus (Rea) 

µ annulus = viskositas fluida pada annulus = 2,201 lb/ft.jam 

Rea = 
De x Ga

µ
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Rea = 
0,09 ft x 36.347,108 lb/ft

2
.jam

2,201 lb/ft.jam
  = 1.556,20 

Tahap 9 Menghitung Koefisien Perpindahan Panas Konveksi Pipa Lapisan Luar, ho 

(annulus) 

k  = konduktivitas termal fluida 

  = 1,65 Btu/ft.jam.oF 

CP  = kapasitas panas fluida 

  = 5,68 Btu/lb.oF 

De  = 0,09 ft 

µ annulus = 2,201 lb/ft jam 

μ

μw
   = 1 

Berdasarkan Bilangan Reynold fluida pada annulus diperoleh sebesar x maka dapat 

diperoleh nilai jH berdasarkan grafik : 

 

 

Gambar L.4. 2 Grafik Perbandingan Nilai jH Dengan Bilangan Reynold Annulus, jH = 12 

ho,annulus = jH x  
k

De
 (

CP x μ
annulus

k
)

1

3
 𝑥 (

μ

μ
w

)
0,14

  

= 12 x  
165 Btu/ft

2
jam

o
F

0,09 ft
(

5,68 Btu/lb
o
F x 2,201 lb/ft.jam

165 Btu/ft
2
jam

o
F

)

1

3
 x (1)0,14

 = 460,165 

Tahap 10 Menghitung Flow Area Pipa (Ap) 
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Ap = 
π x IDp2

4
 = 

π x 0,262

4
  = 0,05 ft2 

Tahap 11 Menghitung Laju Alir Massa Dalam Pipa (GP) 

GP = 
Wp

Ap
 = 

33,83 lb/jam

0,05 ft
2  = 658,63 lb/ft2.jam 

Tahap 12 Menghitung Bilangan Reynold Pipa (Rep) 

IDp 0,26 ft 

µ pipa = viskositas fluida alokasi di pipa 

 = 1,040 cP 

 = 2,516 lb/ft.jam 

Rea = 
IDp x Gp 

µ
 

Rep = 
0,261 ft x 658,63 lb/ft

2
.jam

2,516 lb/ft.jam
 = 66,93 

Tahap 13 Menghitung Koefisien Perpindahan Panas Konveksi Pipa Lapisan Dalam, hio 

(pipa) 

Nilai koefisien perpindahan panas pipa lapisan dalam (hio) ditentukan dengan formula sebagai 

berikut : 

hio, pipa = hi,pipa x (
IDp

ODp
) 

dimana nilai hi,pipa diperoleh dari persamaan : 

hi,pipa = 
jH x k

IDp
 (

CP x μ
pipa

k
)

1

3

x (
μ

μw
)

0,14

 

k = konduktivitas termal fluida 

 = 1,646 Btu/ft.jam.oF 

CP = kapasitas panas fluida 

 = 0,217 Btu/lb oF 

IDp = 0,26 ft 

µ pipa = 2,516 lb/ft.jam 

μ

μw
 = 1 

Berdasarkan bilangan Reynold fluida pada pipa sebesar x maka dapat diperoleh nilai jH 

berdasarkan grafik : 
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Gambar L.4. 3 Grafik Perbandingan Nilai jH dengan Bilangan Reynold pada Pipa Bagian Dalam, jH = 20 

Sumber : Figure 28. Process Heat Transfer, D.Q.Kern, Hal.83 

hi,pipa = 
20 x 173,452 

0,26
 (

0,217 x 2,516 

1,646
)

1

3
x (1)0,14 = 89,175 Btu/ft2.jam.oF 

hio,pipa = 89,175 x (
0,26

0,29
) = 78,17 Btu/ft2.jam.oF 

Tahap 14 Menghitung Koefisien Bersih Overall (Uc) 

Berdasarkan nilai koefisien konveksi yang telah diperoleh, maka nilai koefisien bersih 

overall (Uc) :  

Uc = 
hio x ho

hi+ho
 = = 

78,17 Btu/ft
2
jam

o
F x 460,16 Btu/ft

2
jam

o
F  

89,175 Btu/ft
2
jam

o
F + 460,165 Btu/ft

2
jam

o
F

 = 66,82 Btu/ft2jamoF 

Tahap 15 Menghitung Panjang pipa yang dibutuhkan 

Tabel 10. Process Heat Transfer, D.Q.Kern, Hal.843 diperoleh nilai external surface area per 

line (aop) berdasarkan spesifikasi pipa yang digunakan yaitu 1,178 ft2/ft 

Total Panjang = 
A'

aop
 = 

3,2659 ft2

1,178 ft
2
/ft

 = 2,77 ft 

Jumlah Hairpin yang digunakan 

Panjang HE = 8 ft 

Hairpin = 
Total Panjang

2 x L
 = 

2,77 ft

2 x 8 ft
 = 0,17 ≈ 1 hairpin  

Panjang pipa sebenarnya  = Panjang pipa x Jumlah hairpin 
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    = 2,77 x 1  

    = 2,77 

Luas transfer panas  = 18,85 ft2 

Tahap 16 Menghitung Actual Design coefficient, UD  

 

Ud, koreksi = 
Qc

A x LMTD
 = 

31612,67 Btu/jam

18,85 ft
2
 x 120oF

 = 13,86 Btu/ft2.jam.oF 

RD = 

 = 
66,82 −13,86

66,82 −13,86
 

 = 0,0043 Btu/ft2.jam.F 

RD min = 0,02 Btu/ft2.jam.F 

 

Karena nilai Rd > Rd min  maka syarat penggunaan heat exchanger double pipe terpenuhi. 

 

Tabel L.4. 2 Pressure Drop Heater (HE-01) 

Menentukan Perubahan Tekanan (Pressure Drop) 

Fluida dingin dalam annulus 

IDa   = 0,34 ft 

IDp   = 0,26 ft 

Da'  = (IDa-IDp)  

       = 0,34 - 0,26 = 0,04 ft 

Ga  = 36347,1087 lb/jam.ft2 

µ     = 2,201 lb/ft.jam  

Rea = 
Da'  ×  Ga

𝜇
 

Fluida panas dalam pipa 

IDp    = 0,26 ft 

Gp  = 658,63 lb/jam.ft 

µ     = 2,516 lb/ft.jam 

Rep = 
IDp  ×  Gp

𝜇
 

        = 
0,26×  658,63 

2,516
 

        = 66,93 

f      = 0,048 

DC

DC

UU

UU



−
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       = 
0,04 × 36347,1087 

 2,201
 

       = 723,764 

f     = 0,02 

ρ   = 122,62 lb/ft 3              

g'  = 32,18 ft/det2  

𝛥Fa =  
4 ×  f ×  Ga2  ×   Lact

2 ×  g ×  𝜌2 ×   Da′
 

        = 
4×0,02× 36347,1087 2×8 

2×32,18 𝑥 122,622×0,04
 

        = 0,002 ft  

 V   = Ga/(3.600 x ρ)  

       = 36347,1087  / (3.600 x 122,62) 

       = 0,08 ft/s 

Fl      = 3.V2/(2.g')  

       = 3 x 0,08 2 / 2 x 32,18 

       = 0,00032 ft 

ΔPt = (ΔFa + Fl).ρ/144  

       = (0,002 + 0,00032) x 122,62 / 144 

       = 1,82 x 107 psi < 10 psi 

(memenuhi) 

ρ      = 121,17 lb/ft3  

𝛥Fp =  
4 ×  f ×  Gp2  ×   Lact

2 ×  g × 𝜌2 ×   D
 

        = 
4×0,048×658,63 2×8 

2×32,18 𝑥 121,172×0,26
 

        = 2,16 x 107 ft 

ΔPp = (ΔFp x ρ) / 144  

        = (2,16 x 107) x 121,17) / 144 

        = 1,82 x 107 psi < 10 psi (memenuhi) 

 

 

 

 

 

 

 

L4.1.3 Silo Kalsium Oksida (S-02) 

Dalam proses produksi Aspirin menggunakan 3 (tiga) silo yang sama dalam perhitungan dan 

jenisnya untuk fasa padat yaitu, S-01, S-02 dan S-03. Contoh perancangan yang ditampilkan 

yaitu pada S-02. 
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Tahap 1 Data Awal 

Fungsi = Menyimpan Kalsium Oksida  

Material = Stainless Steel SA 167 grade 3 type 304 

Jenis = Silinder vertikal dengan tutup torispherical dan alas berbentuk  

kerucut 

Kondisi Operasi   

Tekanan Operasi = 1 atm 

Temperatur Operasi = 32 °C 

Waktu Tinggal = 5 hari  

Tahap 2 Menentukan Volume Silo 

Kapasitas Kalsium Oksida  = 

=  

94,91 kg/jam   

209,247 lb/jam 

Densitas Kalsium Oksida  = 3320 kg/m3 

 = 80,60 lb/ft3 

Kapasitas Asetat Anhidrat/hari = 25109,8 lb/hari 

Volume Asetat Anhidrat = 𝐾𝑎𝑝𝑎𝑠𝑖𝑡𝑎𝑠 𝐴𝑠𝑒𝑡𝑎𝑡 𝐴𝑛ℎ𝑖𝑑𝑟𝑎𝑡

𝐷𝑒𝑛𝑠𝑖𝑡𝑎𝑠 
  

 = 25109,8 𝑙𝑏/ℎ𝑎𝑟𝑖

80,60  𝑙𝑏/𝑓𝑡3
  

 = 311,4 ft3 

Jumlah Unit  = 1 tangki  

Volume Tangki  = 𝑉𝑜𝑙𝑢𝑚𝑒 𝐹𝑒𝑛𝑜𝑙

𝐽𝑢𝑚𝑙𝑎ℎ 𝑈𝑛𝑖𝑡 
 

 = 311,4 𝑓𝑡3

1 𝑢𝑛𝑖𝑡
 

 = 311,4 ft3 

Volume desain faktor keamanan 

10% 

=  Volume Tangki x 10% 

 = 311,4 ft3 x 10% 

 = 38,93 ft3 

 = 1,10 m3 
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Tahap 3 Menghitung Diameter Silo 

H/D yang digunakan = 3 

Volume Silinder 

(Vs) 

= 1

4
𝑥 𝜋 𝑥 𝐷2 𝑥 1,5 𝐷 

 = 1,17 D3 

D = 1

3
 x Volume desain 

 = 1

3
 x 38,93 

 = 3,37 ft3 

Tinggi Silinder = D x 3 

 = 3,37 x 3 

 = 10,12 ft3 

Desain Kerucut    

H = 0,5 x D 

Volume Kerucut = 1

3
𝑥 

𝜋

4
 𝑥 𝐼𝐷2  𝑥 𝐻 

 = 1

3
𝑥 

3,14

4
 𝑥 0,52   

 = 0,065 D3 

Volume Total =  V Kerucut + V silinder 

 = 0,065 D3 + 1,17 D3 

 = 1,24 D3 

ID = 𝑉𝑡 𝑎𝑡𝑎𝑠 

𝑉𝑡 𝑏𝑎𝑤𝑎ℎ
 3 

 = 1,088 

1,24
 3 

 = 0,29 m 

 = 11,49 in 

Tinggi Kerucut  =   0,5 x D 

 = 0,5 x 0,29 m 

 = 0,14 m 

 = 5,74 in 

Tinggi Silo  = Hs + Hk 

 = 3,03 + 5,74 m 
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 = 8,78 m 

 = 345,75 in 

Menentukan 

Diameter Silo 

  

Tinggi Tangki = 8,78 m 

Karena volume tangki dibuat over design, h padatan = 90% dari H (tinggi tangki), maka 

Hcotton  =  7,9 m   

Tahap 4 Menentukan Tekanan Design Tangki 

P hidrostatik cairan = ρLiquid x g x h 

 = 3320 kg/m3 x 9,8 m/s2 x 3,03 m  

 = 98816,9 N/m2 

 = 98816,9

101325
  

 = 0,97 atm  

P design  =  (P operasi + P hidrostastik) 

 = 1 + 0,97 atm 

 = 1,97 atm  

 = 1,97 atm x 
14,695 𝑝𝑠𝑖

1 𝑎𝑡𝑚
 

 = 28,97  psi 

Tahap 5 Menentukan Tebal dan Diameter Luar Tangki 

Bahan yang digunakan adalah Stainless Steel SA-167 Grade C, pada Brownell and Young 

(1959) nilai spesifikasi material tersebut adalah sebagai berikut :  

f ( Allowble stress) = 18750 psi 

E (Welding Joint Efficiency) = 80% 

C (Corrosion factor) = 0,0125 in/tahun 

Jika umur alat  = 10 tahun 

C (Corrosion factor) = 0,125 in 

Ketebalan reaktor dapat dihitung  dengan persamaan  

ts = 𝑃 𝑑𝑒𝑠𝑎𝑖𝑛 𝑥 𝑟𝑖

(𝑓 𝑥 𝐸) − (0,6 𝑥 𝑃 𝑑𝑒𝑠𝑎𝑖𝑛)
+ 𝐶 
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 = 28,97  𝑝𝑠𝑖 𝑥 20,24 𝑖𝑛

(18750 𝑝𝑠𝑖 𝑥 80%) − (0,6 𝑥 28,97   𝑝𝑠𝑖)
+ 0,125 𝑖𝑛 

 = 0,164 in  

Maka pada (Brownell & Young 1959, App. F item 1) digunakan ketebalan sebesar 3/16 in.  

OD yang digunakan  = ID + 2 x ts = 11,49 in + 2 x 3/16 

OD yang digunakan  = 11,86 in  

Maka pada tabel 5.7 Brownell and Young digunakan OD sebesar 12 in. 

ID sesungguhnya 

(tebal tangki diambil 

1/4 inch) 

= OD – 2 x ts  

 = 12 in – 2 x 1/4 in  

 = 11,5  in  

Tahap 6 Perancangan Head Tangki 

Berdasarkan tabel 5.7 Brownell and Young dari OD = 12 inc yang digunakan diperoleh nilai 

Icr = 3/4 = 0,75 inch 

r = 12 

icr/r =  0,75

12
= 6,25% > 6% maka bisa menggunakan 𝑡𝑜𝑟𝑟𝑖𝑠𝑝ℎ𝑒𝑟𝑖𝑐𝑎𝑙 ℎ𝑒𝑎𝑑  

W = 

0,25 𝑥 (3 +  √
𝑅

𝑖𝑐𝑟
) 

 = 

0,25 𝑥 (3 +  √
12

0,75
) 

 = 1,75 

Pada perancangan torrispherical head mengacu pada gambar dibawah berikut (Brownell and 

Young). 
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Gambar L.4. 4 Dimensi Head Silo Kalsium Oksida (S-02) 

 

Nilai ketebalan head dapat dihitung dengan persamaan berikut  

th  = 𝑃 𝑑𝑒𝑠𝑎𝑖𝑛 𝑥 𝑟𝑐 𝑥 𝑊

(2 𝑥 𝑓 𝑥 𝐸) − (0,2 𝑥 𝑃 𝑑𝑒𝑠𝑎𝑖𝑛)
+ 𝐶 

 = 19,25 𝑝𝑠𝑖 𝑥 12 𝑖𝑛 𝑥 1,75

(2 𝑥 18750 𝑝𝑠𝑖 𝑥 80%) − (0,2 𝑥 28,97  )
+ 0,125 𝑖𝑛 

 = 0,02 in  

Berdasarkan tabel 5.6 Brownell and Young maka digunakan tebal head sebesar 3/16 in.  

Nilai sf yang dipilih pada tabel head tersebut adalah 3 in.  

Adapun perancangan dimensi head sebagai berikut Brownell and Young : 

a  = 
𝐼𝐷

2
 = 

11,5

2
 

AB = 
𝐼𝐷

2
− 𝑖𝑐𝑟 = 

39,81

2
− 0,75 

BC = 𝑟 − 𝑖𝑐𝑟  = 12– 0,75 

  = 11,25 in 

AC = (√𝐵𝐶2 − 𝐴𝐵2)   = √11,252 − 0,752  

  = 10,08 in 

b  = r - AC = 12 – 10,08 

  = 1,92 in 

OA = th + b + sf  = (0,1875 + 1,92 + 3) in   

  = 5,11 in 
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  = 5,11 𝑖𝑛 𝑥 
0,0254 𝑚 

1 𝑖𝑛
 = 0,1 m 

   

Tahap 7 Perancangan Tinggi Tangki Sesungguhnya 

Tinggi tangki penyimpanan = H shell + OA = (3,03 + 0,1) m  = 3,2 m  

 

L4.1.4 Rotary Dryer (RD-01) 

Kapasitas pengeringan : 507,954 kg/h 

1119,835 lb/jam 

Kandungan air umpan : 29,88 kg air/kg padatan kering (3,2% wet basis) 

Kandungan air produk : 0,631 kg air/kg padatan kering (0,1 % wet basis) 

Ts1 : 70 oC 

Ts2 : 100 oC 

TG1  : 110 oC 

TG2 :  120 oC 

Tahap 1 Mengumpulkan Data 

Tabel L.4. 3 Data Awal Perancangan Rotary Dry 

 

Densitas Campuran  = 1580,23kg/m3 

   = 9860 lb /ft3 

Rate solid = 507,95 kg/jam   

   = 1119,83 lb/jam 

Panas ditransfer (Qt) = 376510,52 kcal/jam 

= 1493141,34 btu/jam 

 m    Fraksi c  c 

  kg/jam kg/m3  massa kg/m3 cp cp 

Asam asetil 

salisilat ( Aspirin ) 597,9598 1443 0,9839 1419,83 1,06 1,040 

Kalsium Asetat 8,7567 10751 0,0144 154,91 1,04 0,0149 

Air  1 3340 0,0016 5,48 1,16 0,00189 

Total 607,7141     1 1580,23     1,05593 
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       = 437,598 kJ/s  

Rate udara masuk = 20606,129 kg/jam 

= 45428,273 lb/jam 

 

 

Tahap 3 Menghitung LMTD 

t2  = TG2 -    Ts2 = 20 oC 

t1  = TG1 -      Ts1        = 40 oC 

LMTD   = t2 - t1  
= -20 

oC 

  
Ln(t2/t1)  

 -0,69 
oC 

    = 28,85  
oC 

    = 89,93  
oF 

S = 0.25  D2 

 = 8,03 ft2 

G = 0,5-5 kg/detik.m2  (Perry ed 6.hal 20-33) 

Diambil G = 1 

 = 3600 kg/jam.m2 

 

t2  = TG2 -    Ts2 = 20  
oC 

t1  = TG1 -      Ts1        = 40  
oC 

 

L = L/D x D      

 = 4 x 3,2       

 = 12,8 ft      

Rate volumetrik = 
𝑅𝑎𝑡𝑒 𝑆𝑜𝑙𝑖𝑑 

𝐷𝑒𝑛𝑠𝑖𝑡𝑎𝑠 𝐶𝑎𝑚𝑝𝑢𝑟𝑎𝑛
  

 = 
1119,83 lb/jam

1580,23kg/m3
  

 = 11,357 ft3/jam  

 = 0,322 m3/jam  

Qt 

 
= 0.4 L D G0.67 LMTD  

Dimana : L/D = 4-10 
(p.12-53 Perry 

7ed.) 

    

Trial : L/D = 4  

           D = 3,2   
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 = 737,7082094 lb/jam.ft2 

S = 

𝑅𝑎𝑡𝑒 𝑈𝑑𝑎𝑟𝑎 𝑀𝑎𝑠𝑢𝑘

𝐺
 

 = 

45428,273 𝑙𝑏/𝑗𝑎𝑚

737,7082094lb/jam. ft2
 

 = 61,58 ft2 

Qt = 0,4 x 12,8 x 3,2 x 61,58 0,67 

 = 21741,99 btu/jam  

 

Maka diperoleh :       

D  = 3,2 ft = 0,975 m 

L = 12,8 ft = 3,901 m 

Perhitungan Daya 

Kecepatan peripheral = 60 - 75 ft/menit (p.12-54 Perry 7ed.) 

Diambil = 70 ft/menit 

Kecepatan Putaran (N) =  
70

2π 3,2 /2
= 6,963 𝑟𝑝𝑚 

BHP =  
N (4.75 d w +  0.1925 D W +  0.33 W)

100000
   (𝑃𝑒𝑟𝑟𝑦 6 𝑒𝑑, 𝑝𝑒𝑟𝑠 20 − 44) 

 

bhp = 
brake horsepower (1 bhp = 0.75 

kW) 
 

N = kecepatan putar (rpm) = 6,963 rpm 

d = diameter luar RD (ft) = 3,247 ft 

w = berat bahan (lb)  = 1119,83 lb/jam 

D = 
diameter dinding ring 

(d+2), ft 
= 5,247 ft 

W = berat total (lb)  = 10417,009 + 1112,50 
     = 11536,84 lb 

𝐵ℎ𝑝

=  
6,9363(4.75 x 3,24  x 1112,50  +  0.1925 x 5,247 x 11559,90 +  0.33x 11559,90)

100000
    

= 2,271 bhp  

= 1,703 kW 

Perhitungan kemiringan rotary dryer 
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 Q = Ua V DT    (Perry 7 ed, pers 12-51) (Fig.16.15 Coulson)  

X =
25,7 F′

𝑆𝑁0,9𝐷
 

dimana  

Q = Rate perpindahan panas (W)  

Ua = Volumetric heat transfer coefficient (W/m2K)  

V = Volume dryer (m3 )  

∆T= Beda suhu rata-rata antara partikel dan gas (K) 

 D = Diameter drum (m)  

F' = Feed rate (m3 /s m2 )  

S = Slope (kemiringan) dryer (m/m length)  

N = Laju putar dryer (Hz)  

X = Holdup (% volume drum) 

sehingga  

Q = Ua V DT 

Q = 445,362 x 1000 = Ua x 10,43 x 302,004 

Ua = 141,3842  W/m2K  

dimana Holdup = 10 - 15%  

Maka, Holdup (X) = 10 %   (Fig.16.15 Coulson) 

X =
25,7 F′

𝑆𝑁0,9𝐷
 

 

10% =
25,7 x 0,000118

S x 0,1160,9x 0,975
 

S = 0,027 m/m length  (memenuhi,slope= 0-8 cm/m)   (Perry 7ed,p.12-56) 

 Sudut kemiringan = tan-1 (0,027) 
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        = 1,540° 

  Tebal dinding       = 0,5 in 

Volume dryer = 
π

4
x (3,2 +

0,5

12
)

2

x 12,8 = 105,64 ft3  

𝐵𝑒𝑟𝑎𝑡 𝑑𝑟𝑦𝑒𝑟 = volume dryer x densitas  

  =105,64 ft3 x 98,60 lb/ft3 

  = 10417,009 lb 

L4.1.5 Rotary Vacum Filter (F-01) 

Fungsi : Untuk Memisahkan Cake dengan Filtrat 

Kondisi Operasi  :  

Temperatur = 30 ℃ 

Tekanan = 1 atm 

Tahap 1 Mengumpulkan Data 

Tabel L.4. 4 Data Awal Rotary Vacum Filter 

Komposisi m    Fraksi c  c 

  kg/jam kg/m3  massa kg/m3 cp cp 

Asam salisilat 30,2541 1443 0,0107 15,40872108 0,00 0 

Asetat Anhidrat 21,9677 10751 0,0078 83,35821331 0,91 0,007055713 

Kalsium Oksida 1,8983 3340 0,0007 2,237810999 0,00 0 

Asam asetil salisilat ( Aspirin ) 597,9598 1400 0,2111 295,4714523 5,31 1,120681008 

Kalsium Asetat 262,4379 1509 0,0926 139,7755845 1,06 0,097815121 

Air  29,8980 97549 0,0106 1029,390882 1,04 0,010974654 

Solvent ( asam asetat ) 1888,8315 1049,00 0,6667 699,3333333 1,16 0,77 

total 2833,2473   1 2264,975998   

  

2,006526496 

 

 

Dimana :  

V/tc  : Laju Volumetrik filtrat, m3 /det  

A  : Luas Permukaan flter , m2  

tC  : waktu siklus (time cycle) filter, det  

Cs  : Konsentrasi padatan dalam umpan masuk, kgpadatan / m3 filtrat  
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(-∆P)  : perbedaan tekanan, Pa  

a  : tahanan cake, m /kg padatan  

f  : fraksi (bagian) filter terbenam 

 m  : viskositas filtrat, Pa.det 

 

Tahap 2 Menghitung Laju Filtrasi 

Rate filtrat = 2225,53 kg/jam 

 = 0,6182 kg/s 

𝜌𝑐 = 2264,97 kg/m3 

V/tc = 𝑅𝑎𝑡𝑒 𝐹𝑖𝑙𝑡𝑟𝑎𝑡

𝜌𝑐
 

 

 = 0,6182 kg/s

2264,97 kg/m3 
 

 

V/tc = 0,00027 m3filtrat/s 

   

Tahap 3 Menghitung Perbedaan Tekanan (-∆P) 

Dari Hugot 474, diambil DP untuk kondisi vacum tertinggi 

-P  = 20 inHg 

 = 0,668426857 atm 

 = 677283,5133 Pa 

 = 0,677283513 bar 

 

Tahap 4 Menghitung Waktu Siklus Filter, tc 

−∆𝑃

0,67 𝑡𝑐
= (100 𝑙)2 (wallas , pers 11.28) 

Dimana  :  

𝐿 = Tebal filter, m = 1 cm  (Wallas, hal 318) 

 = 0,01 m 

   
0,677283513

(100 𝑥 0,01)2𝑥 0,67 
= 1,011 𝑚𝑒𝑛𝑖𝑡 = 60,65 detik 

Dari Perry edisi VI halaman 19-79, range tc  = 0.1 - 10 menit 

Tahap 5 Menghitung tahanan cake, 𝜶 

  =  (4,37x10 9 )x( - P ) 0,3  (Geankoplis, hal 814) 

  =  2,45308 x 10 11 m/kg  
  

Tahap 6 Menghitung Fraksi/Bagian Filter yang Terbenamkan 
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𝑐𝑠 =  
Cx . 𝜌𝑓 

1 − 𝑚. 𝑐𝑥 
  

cx = Fraksi massa solid dalam slurry = 0,7827 

m = Rasio massa wet cake dan dry cake,  ditetapkan = 1 

f = Densitas filtrat = 2262,89 kg/m3 = 141,27 lb/ft3     

𝑐𝑠 =  
  0,7827 x 2262,89  

1 − (1 − 0,7827)
 

      = 8149,06 kg solid/m3 

Tahap 7 Luas Filter   

V =
2 x f x (−∆P)

(tc x μc x α x cs)2
  

 

V =
2 x 0,33 x 677283,5

(60,65 x 2,02 x 2,45 x 1011 x 8149,06)2
 

     = 1,35 x 10-6 ft2 

     = 0,00013 m2 

𝐴 =
𝑉/𝑡𝑐

𝑉
=

0,00027 𝑚3

 0,00013  m2
  

A = 1,9890 m2 

     = 21,2016 ft2 

Tahap 8 Menghitung Ukuran Drum 

Ukuran drum = L/D = 2 

A = 

 x D 

x L   

21,40 = 2 x  x D2  

D = 1,85 ft       

L = 3,69 ft  
L4.1.6 Heating Conveyor (HC-01) 

Spesifikasi    
Daya  : 18 kW 

  24,1383976 Hp 

Conveyor speed  : 0,1-2  m/min 

Ukuran  : 6 x 1,05 x 1,25  m 

Material  :  stainless steel 304  

Temperatur  : 32 - 250  ℃ 

Tipe : Induction furnace  

Harga alat  :  Rp. 130.887.150  
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Jumlah  : 2  buah  

 

L.4.1.7 Cooling Conveyor (CV-01) 

Fungsi   = Mendinginkan bahan sampai dengan 32 ℃ 

Type   = Plain spouts or chutes  
 

Tabel L.4. 5 Densitas Cooling Conveyor 

Komponen Fraksi massa  

Densitas 

(kg/m3) Densitas Campuran kg/m3 

Kalsium 

Asetat 0,014903731 1500 22,3556  
Aspirin 0,984096269 14000 13777,35  
Air 0,001 997 0,997  

Total 13800,7  
 

Perhitungan   :        
Rate Massa   = 601,25 Kg/Jam    
  = 1325,529 Lb/Jam      

Densitas Bahan  = 13800,7 Kg/m3 
  

  = 862,13 Lb/ft3      

Volumetrik 

Bahan  = 

Rate Massa lb/Jam

Densitas lb/𝑓𝑡3
 

     
   = 1,537505 ft3/jam      

   = 0,025625 ft3/menit      

Untuk Densitas  = 

862,13  lb/Cuft , Bahan Termasuk Kelas D  

Dengan F = 3 [Badger,Tabel 16-6] 

Power Motor  = 

C. L. W. F

33000
 

[Badger, Pers 

16-5]    
Dengan : C  = Kapasitas , Cuft/Mnt      

 L  = Panjang , Ft      

 W  = Densitas Lb/Ft3      

 F  = Faktor Bahan       
Asumsi Panjang 

Screw, L = 70 Ft      
Power Motor  = 0,140587  Hp      
           
Untuk Power <2 Hp, Maka Dikalikan 2 ( Badger : 713 )       
0,281173           

Efisiensi Motor  = 80%       
Power Motor  = 0,351467 Hp      
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Dari Badger, Fig 16-20 Untuk Kapasitas 1,515 Ft3/Jam Digunakan 

Ukuran :     
Diameter    = 10 In      
Kecepatan 

Putaran  = 16 Rpm      
           
Spesifikasi :          
Kapasitas    = 1,537505 Ft3/Jam      
Panjang   = 70 Ft      
Diameter   = 10 In      
Kecepatan 

Putaran  = 16 Rpm      
Power   = 0,351467 Hp      
Jumlah   = 1 Buah      

 

L.4.1.8 Belt Conveyor (BC-01) 

Fungsi   
: 

Alat transportasi untuk meindahkan produk 

keluaran dari ball mill menuju screen 

Type   
: Troughed Belt on 20˚ idlers. 

Bahan   
: Carbon Steel 

 

Tahap 1 Mengumpulkan Data  

Tabel L.4. 6 Data Awal Belt Conveyor 

Komponen Fraksi massa  

Densitas 

(kg/m3) 

Densitas Campuran 

kg/m3 

Kalsium 

Asetat 0,014903731 1500 22,35559578 

Aspirin 0,984096269 14000 13777,34777 

Air 0,001 997 0,997 

Total 13800,70037 

 

Tahap 2 Dasar Perencanaan  

    
Kapasitas baha n   

= 631,313 kg/jam 

    
= 1391,793 lb/jam 

    
= 0,631 ton/jam 

Densitas    
= 861,16 lb/ft3 
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Tahap 2 Perhitungan  

      

Rate volumetrik  = 
𝑚𝑎𝑠𝑠𝑎 𝑏𝑎ℎ𝑎𝑛 𝑚𝑎𝑠𝑢𝑘

𝐷𝑒𝑛𝑠𝑖𝑡𝑎𝑠 𝐵𝑎ℎ𝑎𝑛 
= 

1391,793 lb/jam

861,164 𝑙𝑏/𝑓𝑡3 
= 

1,616 ft3/jam 

 
 

 
                              = 0,0458 m3/jam 

    
                              = 164,755 m3/detik 

Dari Perry edisi 7, table 21-7, hlm. 21-11, dipilih spesifikasi belt conveyor   
sebagai berikut :       

kapasitas maksimum = 1 m3/detik 
   

kecepatan belt conveyor = 600 ft/min (normal speed : 400 ft/min) 

panjang = 49,212 ft    
lebar / diameter = 48 in    

 
= 4 ft   

 

kemiringan = 20˚     
 

Tahap 3 Kebutuhan daya belt conveyor dapat dihitung berdasarkan persamaan pada 

G.G Brown hal. 57 

Untuk Belt Conveyor Pada Keadaan Kosong (Tanpa Beban) 

Hp = 
𝐹(𝐿+𝐿𝑜)(0,03𝑊𝑆

990
) 

 
Dimana:       
F : Friction Factor; 0,05 Untuk Plain Bearings, 0,03 Untuk Antifriction Bearing 

L : Panjang Belt Conveyor (Ft)   
Lo : 100 Untuk Plain Bearings, 150 Untuk Antifriction Bearing 

W : Massa Benda (Lb)    
S : Kecepatan Belt (Fpm)   

Karena belt dalam keadaan kosong sehingga tidak ada massa benda, maka daya dianggap nol. 

Untuk belt conveyor pada keadaan dengan beban 

Hp = 

𝐹(𝐿 + 𝐿𝑜)𝑇

990
 

 
dimana:  
F : friction factor; 0,05 untuk plain bearings, 0,03 untuk antifriction bearing 

   
L : panjang belt conveyor (ft) 

Lo : 100 untuk plain bearings, 150 untuk antifriction bearing 

T : massa material (tons/jam) 
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Hp = 

0,05(49,21 + 100)631

990
 

 
 = 0,005 Hp 

 

L.4.1.9 Bucket Elevator ( BE-01) 

Perhitungan :           
Rate Massa    = 7575,758 kg/jam  
   = 8,350  Ton/jam      

Tinggi Bucket   = Tinggi (mill+screen+silo+jarak dari dasar)  
   = 18,16376 ft    

Perhitungan Power ( Perry 7 

tabel 21-8 ) :         
Kapasitas 

maksimum   = 14 ton/jam      
Power pada head shaft  = 1,6 Hp      
Power tambahan   = 0,02 hp/ft      

    = 0,363275 Hp  

Minimum 

0,5 hp    = 0,5 hp     

Power total   = 2,1 hp      
Efisiensi motor   = 80%       
Power total   = 2,625 hp      
dari Perry 7 tabel 21-8 sesuai kapasitas dipilih spesifikasi sebagai 

berikut :      

            
Spesifikasi :           
Kapasitas 

maksimum    = 14 ton/jam      
Ukuran    = 6 × 4 × 4 1/2 − 12 in      
Bucket spacing   = 12 in      
Jumlah Bucket   = 38 buah      
Tinggi elevator   = 66 ft      
Ukuran Feed ( maximum )  = 3/4 in      
Bucket Speed   = (5,1/14) x 225 ft/mnt    
   = 82 ft/mnt   

Putaran Head Shaft   = (5,1 / 14) x 43 rpm    
   = 16 rpm      

lebar Belt    = 7 in      
Power total   = 2,1 Hp      
Alat Pembantu   = Hopper Chute (pengumpan)     
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Jumlah    = 2 buah      
L.4.1.10 Ball Mill ( BM-01) 

Fungsi  = Menghaluskan Aspirin Sampai -100 Mesh  

Type = 

Ball Mill Grinding System, Air-Lift 

Type  
Material = Stainless 304    
Kondisi Operasi : Tekanan Operasi  = 1 atm  

  Suhu Operasi  = Suhu Kamar 

  Waktu Proses  = Continuos  
 

Rate Massa   = 6313,131 Kg/jam      

   = 6,959028 Ton/jam      

   = 167,0167 Ton/hari      

Berdasarkan Rate massa ton/hari, dari Perry 6 ; tabel 8-18 didapat 

spesifikasi :      
Jenis ball mill   = Mercy ball mill      
No. Sieve    = 100 mesh      
Rate maksimum   = 180 ton/hari      

 

Berat bola, untuk mercy ball mill, maka digunakan 3 ukuran bola baja : 5, 3 1/2, 2 1/2 in 

(brown :fig 37) Asumsi berat bola baja di dsitribusikan menjadi 3 bagian (berdasarkan 3 

ukuran)  Berat bola baja masing-masing ukuran= 13,1 ton/3 = 4,367 ton 

Perhitungan jumlah 

bola baja :         
Diameter bola baja  = 5 inch 

 = 12,7 cm       

  = 0,127 m       

Jari-jari, r  = 0,5 x 0,127 m     
  = 0,06 m       

Volume bola baja = (4/3) x 𝜋 x r3       
 = 0,001072  m3       

 = 1,071987 lt       

rho bola baja = 4,8 kg/lt 

(Perry 7 rd;20-

33)     
Berat 1 buah bola 

baja = 5,145538 kg       
 = 0,005146 ton       

 = 0,005146 ton       

Berat total bola baja = 4,367 ton (ukuran 5 in)     
Jumlah bola baja 5 

in = 848,6965 buah       
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Diameter bola baja  = 3 1/2 inch       
 = 8,89 cm       

 = 0,0889 m       

Jari-jari, r  = 0,50 x 0,089 m       
  = 0,04 m       

Volume bola baja = (4/3) x 𝜋 x r3       
 = 0,000368 m3       

 = 0,367692 lt       

rho bola baja = 4,8 kg/lt 

(Perry 7 rd;20-

33)     
Berat 1 buah bola 

baja = 1,76492 kg       
 = 0,001765 ton       

Berat total bola baja = 4,367 ton (ukuran 5 in)     
Jumlah bola baja 3 

1/2 = 2474,334 buah       

           
Diameter bola baja  = 2 1/2 inch  
 = 6,35 cm       

 = 0,0635 m       

Jari-jari, r  = 0,5 x 0,0635 m       
  = 0,03 m       

Volume bola baja = (4/3) x 𝜋 x r3  
 = 0,000134 m3       

 = 0,133998 lt       

rho bola baja = 4,8 kg/lt 

(Perry 7 rd;20-

33)     
Berat 1 buah bola 

baja = 0,643192 kg       
 = 0,000643 ton       

Berat total bola baja = 4,367 ton (ukuran 5 in)     
Jumlah bola baja 2 

1/2 in = 6789,572 buah       
 

L.4.1.11 Screen ( SCR-01) 

   
Fungsi     = Menyaring Produk Dari Keluaran Ball Mill 

Type    = Vibrating Screen 

Material    = Stainless 304 

Bahan Masuk   = 631,3131 Kg/ Jam 
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   = 0,695903 Ton/Jam 

      
Perhitungan Efisiensi Screen     

   

 

E 

 

=
100 X 100(E − V)

E(100 − V)
 

 Perry 6 Rd Erry , 21-17 

      
Dimana : E = Efisiensi Screen   

 E = % Undersize Dalam Feed   

 V = % Undersize Dalam Screen Oversize  

 E = 95% Dari Feed   

 V = 5% Dari Screen Oversize   

       
Sehingga E = 99,72 %    

       
Dari Perry Hal 21-15 Untuk Tie Vibrated Screen Didapat Spesifikasi 

:  

       
Spesifikasi :      
Kapasitas    = 1 Ton  
Speed   = 50 Vibration/Dt 

Power   = 0,22 Kwh  
   = 0,295023 Hp  

Ty Equivalent 

Design  = 2-150 Mesh  
Sieve No.   = 100   
Sieve Design  = Standard 149 Micron  
Size   = 500 X 2000 Mm 

   = 1,64 X 0,656 Ft2  

   = 10,75 Ft2  

Effisiensi   = 99,72 %  
Jumlah   = 1 Buah  

 

Ukuran yang tersaring diharapkan mempunyai ukuran 100 mesh, produk oversize, 5 % feed, 

produk undersize, 95 % feed, dan produk undersize dalam oversize, 5% oversize 

 

L.4.1.12 Hopper (HP-01) 

Fungsi : Menampung sementara Bauksit sebelum masuk ke dalam Reaktor 1 

Type  : Silinder dengan tutup bawah berbentuk conical dengan posisi vertikal 

      
Kondisi Operasi = T = 32 C 
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P = 1 atm 

  
Waktu tinggal = 1 jam (asumsi) 

 

Komposisi bahan       
Bahan masuk :      
Komponen Berat (kg/jam) X berat densitas (gr/ml) 

Asam asetil salisilat 591,69 0,98 14   
Kalsium asetat 8,96 0,01 1,5   
Air 0,60 0,001 1   
Total 601,25 1    

 

ρ campuran =  ∑
1

𝐹𝑟𝑎𝑘𝑠𝑖 𝐵𝑒𝑟𝑎𝑡
ρ komponen

 

ρ campuran = 2,58 gr/ml = 161,047 lb/ft3 

Rate massa  = 601,25 kg/jam = 1325,53 lb/jam 

Rate Volumetrik = rate massa = 8,2307 ft3/jam 

  
densitas campuran  233,06 L/jam 

 

Perencanaan dimensi hopper :     
Asumsi : waktu tinggal = 2 jam    
Bahan masuk = 16,46 ft3    

 = 466,121  L/jam    

Asumsi : V Bahan  = 80% 

V 

tangki    

Volume Tangki = 

𝐵𝑎ℎ𝑎𝑛 𝑀𝑎𝑠𝑢𝑘 

𝐴𝑠𝑢𝑚𝑠𝑖 𝑉 𝑏𝑎ℎ𝑎𝑛
 

    

 = 

  16,46 𝑓𝑡3

80%
 

    

 = 20,57  ft3    

Asumsi :       

H = 1 D     

α = 30  derajat    

𝑉𝑠 =
𝜋

4
 𝑥 𝐷𝑠3 

= 0,78 𝐷𝑠3   

𝑉 𝑡𝑢𝑡𝑢𝑝 𝑏𝑎𝑤𝑎ℎ  = 

 

  𝜋 𝑥 𝐷𝑠3

24tgα
 

= 0,22 𝐷𝑠3 

𝑉𝑡 = 𝑉𝑠 + 𝑉𝑡𝑢𝑡𝑢𝑝 𝑏𝑎𝑤𝑎ℎ      

20,57 = 0,78 Ds3+0,22 Ds3      

Ds3  = 19,56      
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Dt = 3,5 ft 42 in 1,07 m 

Ht = 3,5 ft 42 in 1,07 m 

 

Tahap 2 Menentukan Ukura`n Hopper dan Ketebalannya  

Tinggi conical :    

H = tg α x (D-m) [Hesse, pers 4-17] 

  
2  

Keterangan   

α = sudut conical : 30 ˚  
D = diameter tangki : ft  
m = flat spot center: 12 in = 1 ft 

Maka, H Conical = 0,72 ft 

Vol. conical  = 

  0,262 𝑥 ℎ 𝑥( 𝐷2 + 𝐷𝑚 + 𝑚2)

24tgα
 

    

 = 3,2 ft3     
Vol shell = Vol tangki - vol conical   
Vol shell = 20,57 - 3,2    

 
= 17,4 ft3     

Vol shell  = 3,14 x  D2 x H/4  
17,40961631 = 3,14 x 12 x H/4  

        
H shell = 1,81  675 38,465   
Jumlah 

tinggi total = 2,53      
Tekanan 

bahan  = Densitity . H  = 2 Psiag   

  
144      

P operasi  = 14,7 psi     
P design diambil 10% lebih besar dari P operasi untuk faktor keamanan.  
P design = 1,1 x P perencanaan   

 
= 1,1 x (14,7 + 1.118)   

 
= 18  Psig 

    
 

Tahap 3 Menentukan Tebal Minimum Shell & Tebal head 

Tebal Shell Berdasarkan ASME Code Untuk 

Cylindricall Tank :   
Tmin = P X Ri  + C (Brownell, Pers. 13-1, Hal.254)  

  Fe-0,6P    
Dengan  = Tmin = Tebal Shell Minimum ; In  

  P  = Tekanan Tangki  
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  Ri = 

 

Jari-Jari Tangki ; In (1/2 D) = 1,75 Ft =  21 In  

  C = Faktor Korosi ; In (0,125 In )  

  E  = 

Faktor Pengelasan Menggunakan Double 

Welded, E = 0,8  
 

              F                   = stress allowable ; bahan konstruksi plate 

steel SA-167 grade 3 type 304. maka f : 

18750 Psi ( brownell, appendix D. hal : 342) 

 

t min  = 18 x  21 + 0,13    

  
((18750 x 0,8)- 0,6 x 18)    

 
= 0,150775098 digunakan 3/16 in     

Perhitungan tebal head : (Brownell pg. 118 eq. 6-154)    
Type : Single welded butt joint tanpa backing up strip dengan 

efiesiensi 70%    

     

a = 1/2 sudut conis     
 = 60°/2     

 = 30°     

tc = P.R + C  

  
2 cos a (fE-0,6P)    

 
= 18 X 21 + 0,13   

  
2 cos 30 ((18750 x 0,8) - 0,6 x 17)    

 
= 0,139876586 in 

atau bisa 

menggunakan  3/16 in 

L.4.1.13 Blower (B-01) 

Fungsi : 

Untuk menghembuskan udara 

menuju rotary dryer 

Tipe : Centrifugal blower 

Bahan  : Carbon steel 

Perhitungan    
Rate udara = 20.606 kg/jam 

  
= 45428,27 lb/jam 

  = 757,138 lb/menit 

Suhu udara masuk = 30 ˚C 

  
= 86 ˚F 



 

222 

 

Institut Teknologi Indonesia 

Humidity udara (H) = 0,014 
 

Dari Perry edisi 3, hlm. 8-11 didapat :  

Spesifik volume udara (Vs) = 0,0405 x (460 + T) x (0,622 + H) 

     Vs   = 0,0405 x (460 + 86) x (0,622 + 0,014) 

             = 14,06 ft3/lb 

 Rate Volumetrik            = Rate udara x Vs 

              = 757,138 lb/menit x  14,06 ft3/lb 

               = 10648,287  ft3/menit 

Power Blower   =
144 𝑥 𝑄 (𝑃1−𝑃2)

33000
                    (Perry edisi 6, hlm. 14-13) 

Dimana : P1 - P2  = 0,5 - 10 lb/in2    (Perry edisi 4, hlm. 6-20) 

Power Blower   =
144 𝑥 10648,287(0,5)

33000
 

     = 23,23 Hp 

η motor      = 80 % 

Sehingga, daya motor   = 
𝑃𝑜𝑤𝑒𝑟 𝐵𝑙𝑜𝑤𝑒𝑟 

η motor 
 

Sehingga, daya motor   = 
23,23 

0,85 
 

Sehingga, daya motor   = 27 Hp 

 

L.4.1.14 Reaktor CSRT (R-01) 

Tahap 1 Kondisi Operasi dan Data Awal 

Fungsi : Sebagai tempat reaksi pembentukan senyawa Aspirin 

Fasa : Padat – cair 

Bentuk : Tangki silinder vertikal dengan atap berbentuk 

Torispherical head. 

Bahan : Stainless Steel SA- 167 grade 11 type 316 

Jumlah : 1 Unit 

Temperatur : 100oC 

Tekanan : 1 atm 

Waktu 

Tinggal 

: 20 menit  
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Tabel L.4. 7 Komponen massa masuk di R-01 

Komponen 

Laju alir 

massa (m) 

(kg/jam) 

Fraksi 

massa (Xi) 

ρ 

(kg/m3) 

ρ cam 

(kg/m3) 

Asam 

Salisilat 
482,326 

0,517 90,083 46,614 

Asetat 

Anhidrat 
356,113 

0,382 67,116 25,641 

Kalsium 

Oksida 
93,678 

0,101 208,509 20,955 

Total 932,117 1,000  93,21 

Densitas campuran  : 93,211 lb/ft3 

Tahap 2 Perhitungan Volume Reaktor  

Volume Tangki   

Laju umpan = 932,117 kg/jam 

= 2054,946 lb/jam 

 

Volume cairan total = 
m

ρ
=

2054,946  lb/jam

 93,211  lb/ft3
×

1 𝑗𝑎𝑚 

 

 =  22,046 ft3  

Digunakan over design 30% sehingga : 

Volume tangki = (1+over design) x 

volume cairan 

 

 = 1,3 x 22,046 m3 

=  28,66 ft3 

 

 

Tahap 3 Penentuan Tinggi dan Diameter Reaktor 

H/D yang digunakan = 1,5  
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Diameter Reaktor  
= (

4 𝑥 𝑉

1,5 𝑥 𝜋
)

1
3 

  

 
= (

4 𝑥 28,66

1,5 𝑥 3,14
)

1
3 

= 8,113 ft  

 = 8,113 ft 𝑥 
12 𝑖𝑛

𝑓𝑡
 = 97,36 in 

Jari – jari Reaktor 
=

97,36 𝑖𝑛

2
 

= 48,68 in 

Tinggi Reaktor = 1,5 x D  

 = 1,5 x 8,113 m  = 12,17 ft  

 
= 12,17 ft x 

12 𝑖𝑛

𝑓𝑡
 

= 146 in 

Tinggi cairan awal 
=

𝑉𝑜𝑙𝑢𝑚𝑒 𝐿𝑖𝑞𝑢𝑖𝑑 𝑥 4

𝜋 𝑥 𝐷2
 

 

 
=

28,66 ft3 𝑥 4

3,14 𝑥 (8,113 ft)2
 

 

 =  0,5 ft 

= 0,2 m 

  

 

Tahap 4 Perancangan Dimensi dan Ketebalan Reaktor  

P Hidrostatik Cairan  = ρL x g x h 

 =  1493,05 kg/m3 x 9,8 m/s2 x 0,2 ft 

 = 29263,82 kg/m.s2  

 = 29263,83 kg/m.s2 x 
1 𝑎𝑡𝑚 

101325
𝑘𝑔

𝑚
.𝑠2

  

 = 0,3 atm 

  

P design  = 1,2 x (P operasi + P hidrostatik) 

 = 1,2 x (1 + 0,3) atm 

 = 1,56 atm 𝑥 
14,69 𝑝𝑠𝑖

1 𝑎𝑡𝑚 
= 22,92 𝑝𝑠𝑖 

 

Bahan yang digunakan adalah Stainless Steel SA – 167 Grade 11 type 316, pada 

Brownell and Young nilai spesifikasi material tersebut adalah sebagai berikut :  
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f (allowable stress)  = 18750 psi  

E (Welding joint efficiency) = 80% 

C (Corrosion Factor) = 0,0125 in/tahun 

Jika umur alat  = 10 tahun  

C (Corrosion Factor) = 0,125 in 

 

Berdasarkan Brownell and Young, tabe; 5.7 ketebalan reaktor dihitung dengan 

persamaan :  

ts  
=  

𝑃𝑑𝑒𝑠𝑎𝑖𝑛 𝑥 𝑟𝑖

(𝑓 𝑥 𝐸) − (0,6 𝑥 𝑃𝑑𝑒𝑠𝑎𝑖𝑛)
+ 𝐶 

 =  22,92 𝑝𝑠𝑖 𝑥 48 

, 67 𝑖𝑛(18,750 𝑥 0,8) − (0,6𝑥22,92𝑝𝑠𝑖) + 0,125 

 = 0,2 in 

Maka pada tabel 5.7 Brownell and Young digunakan ketebalan sebesar 0,3125 in.  

OD yang digunakan = ID + 2 x ts 

OD yang digunakan  = 97,35 in + 2 x 0,3125 in = 98 

Maka pada tabel 5.7 Brownell and Young digunakan OD sebesar 102.  

ID 

sesungguhnya  

= OD – 2 x ts 

ID 

sesungguhnya  

= 102 – 2 x 0,3125 in = 101,375 in 

ID 

sesungguhnya  

= 101,3755 in 𝑥 
0,0254 𝑚

1 𝑖𝑛
= 2,57 𝑚 

 

Tahap 4 Perancangan Dimensi dan Ketebalan Reaktor 

Berdasarkan tabel 5.7 Brownell and Young dari OD yang digunakan diperoleh nilai  

Icr  = 6,125  

r  = 96  

Icr / r = 6,38% > 6%  Maka bisa menggunakan Torrispherical Head 
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W 
= 0,25 𝑥 (3 +  √

𝑟

𝑖𝑐𝑟
) 

 

W 

= 0,25 𝑥 (3 +  √
96

6,125
) 

 

W = 1,74   

 

Pada Perancangan torrispherical head mengacu pada gambar dibawah berikut 

(Brownell and Young) 

 

Gambar L.4. 5 Dimensi Perancangan Head (R-01) 

Nilai ketebalan head dapat dihitung dengan persamaan berikut  

th  =  
𝑃 𝑑𝑒𝑠𝑎𝑖𝑛 𝑥 𝑟𝑖 𝑥 𝑊

(2 𝑥 𝑓 𝑥 𝐸)−(0,2 𝑥 𝑃 𝑑𝑒𝑠𝑎𝑖𝑛)
+ 𝐶 

th  =  
22,916 𝑝𝑠𝑖 𝑥 96 𝑥 1,740 

(2 𝑥 18750 𝑝𝑠𝑖 𝑥 0,8)−(0,2 𝑥 22,916 𝑝𝑠𝑖)
+ 0,125 𝑖𝑛 

th  = 0,253 in  

Berdasarkan tabel 5.6 Brownell and Young maka digunakan tebal head 0,375 in.  

Nilai sf yang dipilih pada tebal head tersebut adalah 1,5 in.  

Adapun perancangan dimensi head sebagai berikut Brownell and young :  

A 
=

𝐼𝐷

2
=

101,375

2
= 50,68 

  



 

227 

 

Institut Teknologi Indonesia 

A

B 
=

𝐼𝐷

2
− 𝑖𝑐𝑟 = 50,68 − 6,125 = 44,56 

  

B

C 

= 𝑟 − 𝑖𝑐𝑟 = 96 − 6,125 = 89,88   

A

C 

=  √𝐵𝐶2 − 𝐴𝐵2 =  √88,882 − 50,682  = 78,04  

B = 𝑟 − 𝐴𝐶 = 96 − 62,709  = 17,95  

O

A 

= 𝑡ℎ + 𝑏 + 𝑠𝑓 = (0,375 + 17,95 + 1,5)𝑖𝑛 = 19,82 𝑖𝑛  

 
= 19,82 𝑖𝑛 𝑥 

0,0254 𝑚

1 𝑖𝑛 
= 0,5 𝑚  

  

V

h’ 

= 0,0000049 𝑥 𝐼𝐷3 = 0,0000049 𝑥 101, 383  = 5,1 𝑖𝑛3  

  = 0,000837 m3  

V

sf 

= 0,25 𝑥 𝜋 𝑥 𝐼𝐷2 𝑥 𝑠𝑓 = 0,25 𝑥 3,14 𝑥 101,382𝑥 1,5  

  = 12101,04 in3  

  = 0,2 m3  

    

Total volume pada head  = Vh’ + Vsf  

    = (0,000837 + 0,2) m3 

    = 0,2 m3  

 

Volume Shell = Vt − 2 x Vh = 0,8 m3 − 2 x 0,2 m3 = 0,4 m3 

H shell            =  
𝑉 𝑠ℎ𝑒𝑙𝑙 𝑥 4

𝜋 𝑥 𝐼𝐷2
     =

0,4 𝑚3 𝑥 4

3,14 𝑥 2,572 𝑚 
= 0,077 𝑚  

Tinggi Reaktor total  = Hshell + 2 x OA 

   = 0,077 m + 2 x 0,5 m 

   = 1,077 m  

 

Tahap 6 Perancangan Dimensi Pengaduk  
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Gambar L.4. 6 propeller with 3 blades 

Dari nilai viskositas yang diperoleh yatu sebesar > 10.000 cP, oleh karena itu larutan 

yang cukup kental maka digunakan propeller with 3 blades, jenis pengaduk ini mampu 

menjangkau campuran dengan viskositas yang rendah (Walas, 1990).  Adapun perhitungan 

posisi pengaduk dapat dilihat pada gambar berikut :  

 

Gambar L.4. 7 Dimensi Perancangan Tangki Berpengaduk 

 

Maka dimensi dan posisi pengaduk dapat dihitung sebagai berikut : 

Penentuan Diameter Impeller  

ID tangki (Dt)

Diameter Impeller (Di)
= 3   

Brown hal 507, perancangan dimensi propeller with 3 blades 

Diameter Impeller (Di) =  
2,57 𝑚

3
= 0,86 meter  
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Rencana pengaduk: 

Jenis pengaduk : propeller with 3 blades 

Bahan impeller : High Alloy Steel SA 240 Grade M type 316 

Bahan poros pengaduk : Hot Rolled Steel SAE 1020 

Dari G.G. Brown hal 507, didapatkan: 

- Dt/Di = 3 

- Zi/Di = 0,85 

- W/Di = 0,1 

Dimana: Dt = Diameter dalam silinder 

  Di = Diameter impeller 

  Zi = Tinggi impeller dari dasar tangki 

  Zl = Tinggi liquid dalam silinder 

  W = Lebar baffel impeller 

  L = Panjang impeller 

    

Menghitung dimensi pengaduk 

Menghitung tinggi impeler dari dasar tangki 

Zi 
= 0,85 

Di 

Zi = 0,85 × Di 

    
= 0,85 × 

0,8

6 

  = 0,731 m 

Menghitung panjang impeller 

L 
= 

1 

Di 4 

L = 
1 

× Di 
4 

    
= 

1 
× 0,86 

    4 

    = 0,215 m 

Menghitung lebar impeller 

W 
= 0,1 

Di 

W = 0,1 × 0,86 

    = 0,086 m 

Menentukan tebal blade 

J 
= 

1 

Dt 12 

J = 
1 

× Dt 
12 

    = 1 × 2,57 
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Penentuan Jumlah Impeller  

ℎ 𝑠ℎ𝑒𝑙𝑙

ID tangki (Dt)
=  

0,07 𝑚𝑒𝑡𝑒𝑟 

2,57 𝑚𝑒𝑡𝑒𝑟 
= 0,1 𝑚𝑒𝑡𝑒𝑟  

Berdasarkan Wallas halaman 288, apabila viskositas <25.000 cP dan h/dt < 1,4 , maka 

jumlah impeller yang dibutuhkan adalah 2 buah. Dalam perancangan ini, jumlah impeller yang 

dibutuhkan adalah 2 buah.  

Tahap 7 Penentuan Daya Pengaduk  

Dalam penentuan daya pengaduk ini digunakan metode Trial and Error pada nilai n 

untuk mencapai NP yang konsisten antara NP grafik dengan NP dari persamaan. Persamaan 

bilangan reynolds (NRe) dalam penentuan daya pengaduk ini dinyatakan dalam :  

NRe =  
𝑛 𝑥 𝐷𝑖2𝑥 𝜌 𝑐𝑎𝑚𝑝𝑢𝑟𝑎𝑛

𝜇 𝑐𝑎𝑚𝑝𝑢𝑟𝑎𝑛 
  

NRe =  
𝑛 𝑥 0,8562 𝑚 𝑥 1493 𝑘𝑔/𝑚3 

0,00029 
𝑘𝑔

𝑚
.𝑠

   

Diperoleh persamaan bilangan reynolds dengan fungsi n sebagai berikut : 

NRe  = 3778336,75 n  

Volume reaktor = 0,8 𝑚3 𝑥 
1 𝑔𝑎𝑙𝑙𝑜𝑛

0,003785 𝑚3
= 211,36 𝑔𝑎𝑙𝑙𝑜𝑛  

Berdasarkan Wallas halaman 288, reaksi yang terlibat dalam reaktor ini berbentuk 

seperti slurry sehingga daya (dalam HP) untuk setiap 1000 gallon yang dibutuhkan adalah 10 

HP.  

Daya pengaduk teoritis (P)  =  
Volume Reaktor

HP
=  

211,36 gallon

1000 gallon 
 x 10 HP = 2,11 HP 

Daya pengaduk teoritis (P)  = 2,11 HP x 
0,746 kg. m/s

1 HP
= 1,6 kg. m/s 

NP         =  
P x g

𝜌 campuran x n3 𝑥 Di5
 

NP         =  
1,6 kg.

m
s  x 9,8 m/𝑠2

1493 𝑘𝑔/𝑚3 x n3 𝑥 (0,86m)5
 

    12 

    = 0,215 m 
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Diperoleh NP sebagai fungsi n3 sebagai berikut : 

 

NP        =  
0,022

𝑛3
 

 

Dari kedua persamaan diatas diperoleh persamaan NRe dan NP dalam fungsi n. Adapun 

langkah selanjutnya adalah metode Trial and Error dalam memvariasikan nilai n untuk 

memperoleh nilai NP yang konsisten antara grafik dengan persamaan NP diatas. Berdasarkan 

grafik Wallas halaman 292, propeller with 3 blades digunakan kurva nomor 15 untuk 

mengetahui nilai NP dari nilai NRe yang diperoleh.  

 

Gambar L.4. 8 Grafik Penentuan NP 

Dari hasil Trial and Error yang dilakukan diperoleh : 

Tabel L.4. 8 Trial and Error nilai n 

n (rpm) n (rps) Nilai Re NP grafik Np pers.2 

100 1,667 6346108 0,90 0,0048 

17,5 0,3 1110482,34 0,90 0,90 

  

Maka digunakan :  

N = 
17,5 rpm x 

1 𝑚 

60 𝑠 
= 0,3 𝑟𝑝𝑠  

NRe  = 1110482,34 
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NP 

dari grafik 

= 0,90 

NP = 0,90 

 

Besarnya putaran pengaduk adalah 0,3 rps. Langkah selanjutnya adalah menentukan 

daya pengaduk aktual (Pi) yang diperoleh setelah nilai n telah diketahui. Adapun nilai daya 

pengaduk aktual (Pi) dapat dihitung dengan persamaan sebagai berikut :  

Pi    =  
KT x ρ campuran x n3x Di5

𝑔
 

 Adapun nilai koefisien KT untuk propeller three blades adalah 0,32 (McCabe) sehingga  

Pi    =  
0,32 𝑥 1493  𝑥 (0,3 𝑟𝑝𝑠)3 𝑥 (0,86 𝑚𝑒𝑡𝑒𝑟)5 

9,8 𝑚/𝑠2
  

Pi    = 0,619 𝑘𝑔.
𝑚

𝑠
 𝑥 

0,0131 𝐻𝑃

1 𝑘𝑔.
𝑚

𝑠

  =   0,008 HP  

Dengan asumsi effisiensi pengaduk adalah 85% maka :  

Effisiensi 85%   =  
Pi

85%
 

Effisiensi             =  
0,008 HP

85%
   =  0,0095 HP 

 

Tahap 8 Perancangan Sistem Pendingin 

Dari neraca energi, diperoleh  

Q pendingin                = 5535,45
kJ

jam
    

t in pendingin   = 30°C  = 86°F  

t out pendingin  = 45°C  = 113°F 

T Reaktor   = 70°C  = 158°F 

LMTD                           =  
(T1 − t2) − (T2 − t1)

LN 
(T1 − t2)
(T2 − t1)

  

LMTD                           =  
(158℉ − 86℉) − (158℉ − 113℉)

LN 
(158℉ − 86℉)

(158℉ − 113℉)

  

LMTD   = 132,275°F 
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Koeft transfer panas kotor (UD) menurut Kern (1965) pada Heavy organics – cooling 

water yaitu 150-500 BTU/ft2.jam.°F 

UD dipilih    = 250 BTU/ft2.jam.°F 

Nilai A yang dibutuhkan      =  
21966,45 𝑏𝑡𝑢/𝑗𝑎𝑚

250
𝑏𝑡𝑢
𝑓𝑡2 . 𝑗𝑎𝑚. ℉ 𝑥 132,275℉

 

Nilai A yang dibutuhkan  = 0,66 ft2 

 

Massa air pendingin dari neraca energi adalah 16,742 kg/jam  

Volume air pendingin =  
Massa air pendingin

Densitas air
 
42175 𝑘𝑔/𝑗𝑎𝑚

1000 𝑘𝑔/𝑚3 = 42,175 𝑚3/𝑗𝑎𝑚  

Waktu tinggal air pendingin = 5 menit x 
1 𝑗𝑎𝑚 

60 𝑚𝑒𝑛𝑖𝑡 
= 0,083 𝑚3/𝑗𝑎𝑚 

Volume jaket     = Volume air pendingin x waktu tinggal  

Volume jaket     = 42,175 m3/jam x 0,083 m3/jam  

     = 3,5 m3 

Tinggi jaket dirancang  = 2 meter  

(ODJ − OD)2                  =  
𝑉𝑗 𝑥 4

𝜋 𝑥 H
 

ODJ                                  =  √
𝑣𝑗 𝑥 4

𝜋 𝑥 H 
+ OD  

ODJ                                  =  √
3,5 𝑚3 𝑥 4

3,14 𝑥 0,08 meter 
+ 2,59 meter  

ODJ      = 10 meter  

Luas selimut jaket    = π x ODJ x HJ 

Luas selimut jaket    = 3,14 x 10 meter x 0,08 meter 

     = 2,52 meter2 

Luas selimut jaket      = 2,52 meter2𝑥 
10,76 𝑓𝑡2

1𝑚2
= 27,2 𝑓𝑡2 

 

A   = 0,66 ft2 

Luas Selimut Jaket  = 27,2 ft2 



 

234 

 

Institut Teknologi Indonesia 

Dikarenakan luas selimut jaket > Nilai luas transfer panas yang diperlukan, maka 

perancangan sistem pendingin telah sesuai.  

Tebal jaket =  
ODJ − OD

2
=

10 m − 2,59 m

2
= 3,7 meter 

 

Tahap 9 Perancangan Noozle 

List noozle :  

a. Noozle inlet Asetat Anhidrat 

b. Noozle outlet Reaktor  

 

Noozle inlet Asetat Anhidrat 

Komponen Massa (kg/jam) Densitas (kg/m3) Volume (m3/s) 

Asetat Anhidrat 356,113 1075 0,33 

 

Volume inlet  = 0,000092 m3/s 

V fluid velocity =  3,93
m3

s
 𝑥 

3600 𝑠

1 𝑗𝑎𝑚 
= 14148

𝑚3

𝑠
 

ID opt = (
4 𝑥 𝑣 

𝜋 𝑥 𝑣
) = (

4 𝑥 5,6
𝑖𝑛3

𝑠

3,14 𝑥 5,6
𝑖𝑛3

𝑠

) =  1,129  in 
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Gambar L.4. 9 Perancangan Noozle Reaktor 

Dipilih spesifikasi noozle :  

IPS    = 1 ¼ in 

OD    = 1,66 in 

Sche no   = 80 

ID in    = 1,278 

Flow area per pipe  = 1,28 in2 

Surface  = 0,435 ft2/ft 

Surface inside  = 0,335 ft2/ft 
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L.4.1.15 Pompa (P-101) 

Untuk memindahkan fluida dari satu proses ke proses lain, diperlukan alat berupa 

pompa. Pompa terdapat pada bagian proses maupun alat penunjang (utilitas). Salah satu dari 

beberapa pompa yang digunakan memiliki spesifikasi sebagai berikut. 

Kode alat : P-101 

Fungsi  : Mengalirkan asetat Anhidrat dari tangki-02 ke Reaktor-01 

Fasa : Cair 

Tipe : Centrifugal Pump 

Jumlah  : 1 unit 

Data :  

Massa bahan (m) = 356,11  kg/jam 

 = 0,32 m3/jam 

Pin  = 1,01 bar = 1 atm = 14,5038 psi 

Pout = 1,01 bar = 1 atm  = 14,5038 psi 

Data Properti Fisik 

Densitas (ρ)   = 1085 kg/m3 

Viskositas (ƞ)    = 0,91 cP 

= 0,0009 Pa.s 

Laju alir Volumentrik (Q) = 0,74 m3/jam   

Temperatur (T)  = 32 °C 

Faktor kekasaran bahan (ε) = 0,015 mm 

 

Asumsi Panjang Pipa  

Asumsi panjang pipa yang dilalui oleh fluida: 

Pipa 1 (sebelum pompa) : 5 m 

Pipa 2 (setelah pompa) : 10 m 

Pipa 3 (vertikal) : 15 m 
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Pipa 4 (horizontal) : 1 m 

Fitting : terdapat 2 elbow 90o 

Dihitung nilai pressure drop (∆P) tiap segmen pipa untuk akhirnya diperoleh spesifikasi 

pompa sentrifugal (P-101). 

 

Kalkulasi Pipa 

• Pipa 1 

Panjang (L)  = 5 m 

Inside Diameter (ID) = 5 in 

= 141,3 mm = 0,1413 m 

Elevasi (Elv)  = 0 m 

Tekanan Masuk (Pin) = 101,325 kPa 

Luas penampang (A) =  
1

4
 × π × ID2 

   = 
1

4
 × 

22

7
  × (141,3 mm)2 

   =  15.687,38 mm2  

= 0,016 m2 

Kecepatan (v)  = 
Q

A
 

   = 
0,32 m3/jam × 

1 jam

3600 detik
  

0,016  m2 
 

   = 2,1 m/detik  

Bil. Reynold (Re) = 
ρ × v × ID 

µ
   

   = 
1.085

kg

m3 × 0,01 
m

s
 × 0,1413 m 

0,001 Pa.s
  

   = 979,12 

Friction (fD)  = 
0,25

log (
ε

3,7 × ID + 
5,74

Re0,9
 
)

2 

   = 
0,25

log (
0,015

3,7 × 141,3 + 
5,74

979,120,9
 
)

2 

   = 0,066 
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Head loss (H-loss) = 
fD

L

ID
 × 

v2

2g

 

   = 
0,066

5 m

0,14 m
 . 

(0,01 m/detik)
2

2 × 9,8 m/detik
2

  

   = 0,00000408 m 

Pressure drop (∆P) =  ρ × g × H-loss 

   = 1085 kg/m3 × 9,8 m/s2 × 0,00001 m 

= 0,00086kPa 

Pout   = Pin – ∆P 

   = (101,325 – (0,00086)) kPa 

   = 101,325 kPa 

∆P/100   = 
100

L
 × ∆P 

   = 
100

5
 × 0,00086 kPa 

   = 0,00086 kPa  

Kec. maksimum (vmax) = √
80

fD

4
 × ρ

   

    = √
80

0,066

4
 ×  1.085 kg/m3 

 

    = 2,1 m/s 

Terdapat dua data yang ditetapkan sebagai set point dalam penentuan besar ID pipa, yaitu 

nilai ∆P/100 harus dibawah 5 kPa dan kecepatan aliran fluida di pipa harus lebih kecil dari 

kecepatan maksimumnya. Kemudian dilakukan trial terhadap nilai ID pipa dengan 2 set point 

tersebut, Sehingga didapat nilai ID sebesar 141,3 mm = 5 inch. Berdasarkan nilai ID yang 

didapatkan, maka diambil ukuran ID pipa standart sebesar 5 inch (Sumber : Brownell, appendix 

K, hal.387). 

Setelah segmen pipa 1 kemudian diselingi fitting serta valve, diracang adanya pompa. 

Oleh karena itu kalkulasi dilakukan dengan mengacu pada segmen pipa terakhir dengan Pout 

tetap pada 101,325 kPa, dengan perhitungan sebagai berikut.  

• Pipa 2 

Panjang (L)   = 10 m 

Inside Diameter (ID)  = 141,3 mm  
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Elevasi (Elv)   = 0 m 

Tekanan masuk (Pin)  = Pout – ∆P 

    = 260,821 kPa 

Adapun nilai yang mengalami perubahan adalah H-loss, ∆P, dan Pout, dengan hasil sebagai 

berikut:  

Kecepatan (v) = 0,005 m/s 

Bilangan Reynold (Re) = 979,121 

Friction (fD) = 0,066 

Head loss (H-loss) = 0,000054 m 

Pressure drop (∆P) = 0,00058 kPa 

Tekanan keluar (Pout) = Pin pada segmen selanjutnya (Fitting 1) 

  = 347,257 kPa 

∆P/100  = 0,0058 kPa 

 

• Pipa 3 

Panjang (L) = 15 m 

Inside Diameter (ID) = 141,3 mm  

Elevasi (Elv) = 15 m (melawan gaya gravitasi) 

Tekanan masuk (Pin) = Pout + ∆P 

 = 260,82 kPa 

Dengan metode yang sama seperti kalkulasi pada pipa 1, diperoleh beberapa data yang 

sama, seperti kecepatan (v), Bilangan Reynold (Re), friction factor (fD), serta kecepatan 

maksimum (vmax). Adapun nilai yang mengalami perubahan adalah sebagai berikut: 

Head loss (H-loss) = 0,000012 m 

Tekanan keluar (Pout) = Pin pada segmen selanjutnya (Fitting 2) 

 = 101,325 kPa 

Pressure drop (∆P) = 159,49 kPa 

∆P/100 = 1063,3 kPa 

 

• Pipa 4 

Panjang (L) = 1 m 
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Inside Diameter (ID) = 141,3 mm  

Elevasi (Elv) = 0 m 

Tekanan masuk (Pin) = Pout + ∆P 

 = 101,325 kPa 

 

 

Adapun nilai yang mengalami perubahan adalah sebagai berikut: 

Head loss (H-loss) = 0,0000081 m 

Tekanan keluar (Pout) = 101,325 kPa 

Pressure drop (∆P) = 0,000086 kPa 

∆P/100 = 0,00086 kPa 

 

Kalkulasi Fitting  

1. Fitting 1 

Tipe  = elbow 90° 

Jumlah  = 1 

K value = 0,45 × 1 

 = 0,45 

Kecepatan (v) = nilai v pada pipa 

 = 0,005 m/s 

Head loss (H-loss)  = 
K value × v2

2g
 

 = 
0,45 × 2,1 m/s

2 × 9,8 m/s
2   

 = 0,000001 m 

Pressure drop (∆P) = µ × g × H-loss 

 = 0,0009 Pa.s × 9,8 m/s2 × 0,000004 m  

      = 6,91E-12 kPa 
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Karena adanya pompa, maka proses kalkulasi dilakukan dengan mengacu pada segmen 

pipa terakhir dengan Pout tetap pada 347,257 kPa. Sehingga didapatkan Pout dan Pin sebagai 

berikut: 

Tekanan masuk (Pin)  = Pout  +  ∆P 

 = 260,82 kPa 

Tekanan keluar (Pout) = Tekanan masuk pipa setelahnya (Pipa 3) 

 = 260,82 kPa 

 

2. Fitting 2 

Tipe  = elbow 90° 

Jumlah  = 1 

K value = 0,45  

Dengan metode yang sama seperti kalkulasi pada fitting 1, diperoleh beberapa data yang 

sama, seperti kecepatan (v), pressure drop (∆P), serta head loss (H-loss). Adapun nilai yang 

mengalami perubahan adalah sebagai berikut: 

Tekanan masuk (Pin)  = Pout  +  ∆P 

 = 101,325 kPa 

Tekanan keluar (Pout) = Tekanan masuk pipa setelahnya (Pipa 4) 

 = 101,325 kPa 

Kalkulasi Valve 

Diketahui nilai pressure nodes untuk jenis valve: 

Gate valve : 1,4 m 

Control valve : 6,2 m 

Check valve : 0,7 m 

1. Valve 1 

Tekanan masuk (Pin) = Tekanan masuk segmen sebelumnya (Pipa 1) 

 = 101,1213 kPa 

Tipe  = Gate valve 
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Head loss (H-loss) = 1,4 m 

Pressure drop (∆P) = 0,001 kPa 

Tekanan keluar (Pout) = Pin - ∆P  

 = 101,322 kPa 

 

2. Valve 2 (setelah pompa) 

Tekanan masuk (Pin) = Pout  +  ∆P 

  = 267,63 kPa 

Tipe   = Check valve 

Head loss (H-loss) = 0,7 m 

Pressure drop (∆P) = 0,69 kPa 

Tekanan keluar (Pout) = Tekanan masuk segmen setelahnya (Valve 3) 

  = 266,94 kPa 

3. Valve 3 

Tekanan masuk (Pin)           = Pout  +  ∆P 

            = 266,94 kPa 

Tipe             = Control valve 

Head loss (H-loss)                     = 6,2 m 

Pressure drop (∆P)          = 6,12 kPa 

Tekanan keluar (Pout)                     = Tekanan masuk segmen setelahnya (Pipa 2) 

              = 260,82 kPa 

NPSHA dan H-pump 

P suction (Pout  valve 1)          = 101,324 kPa  

P uap            = 0,731 kPa 

P discharge (Pout)                      = 267,633 kPa 

NPSHA                      =  
Psuction – Puap

ρ × g
 + 

v2

2g
 

            = 
101.322 kPa – 0,731 kPa

1.085 kg/m3 × 9,8 m/s2
 + 

(0,01 m/s)
2

2 × 9,8 m/s2
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            = 11,14 m 

Beda Tekanan (∆P)          = Pout – Psuction 

            = (267,633 – 101,322) kPa 

            = 166,31 kPa 

Head Pump (H-pump)          = 
∆P

ρ × g
 

            = 
166,31 kPa

1.085 kg/m3 × 9,8 m/s2
 

            = 15,64 m 

Daya Pompa  

Dari data H-pump dan laju alir dengan melihat di grafik vendor pompa yang menyediakan 

nilai NPSHR dan daya pompanya. Berikut ini salah satu grafik vendor dari Goulds pumps yang 

hendak digunakan. 

 

Gambar L.4. 10 Kurva Pompa 

Dengan menarik garis antara Q serta nilai TDH atau H-pump  pada grafik pompa diatas, 

didapatkan data: 

Daya    = 3 Hp × 
1 kW

1,43102 Hp
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   = 2,1 kW 

NPSHR   = 4 m 

Efisiensi   = 57 %  

RPM   = 1750 rpm 

 

L.4.2 Utilitas  

Total Kebutuhan Air  

Total kebutuhan air   = 1343,04 kg/jam 

ρair pada (30˚C)   = 1022,870 kg/m3 

Volume total kebutuhan air   = 
Total kebutuhan air

ρ
  

Volume total kebutuhan air   = 1,313 m3/jam 

Dengan memperhitungkan faktor keamanan 

10%, total kebutuhan air yang harus diolah  
= 1,443 m3/jam 

 
  = 1477,34 kg/jam 

Dengan konversi sebesar 95% pada masing-masing Bak Reservoir, Bak pengaduk, Bak 

Pengendap, dan sand filter maka jumlah air sungai yang diolah adalah 

Air sungai yang harus 

diolah  

 = 1,773 m3/jam 

   = 1813,78 kg/jam 

L4.2.1 Boiler (B-01) 

Tahap 1. Data Awal 

Fungsi : Mendapatkan saturated steam yang digunakan untuk 

memenuhi steam pada alat proses 

Jenis : Water Tube Boiler 

              

Jumlah : 1 unit Kondisi steam : 

T = 120oC 

P = 1 atm 

= 101 kPa 
 

Saturated steam yang dibuat dialirkan langsung ke alat proses yang 

membutuhkan saturated steam sebagai pemanas dan sebagian dialirkan ke 

superheated untuk diubah menjadi superheated steam. 
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Massa saturated steam yang dibutuhkan = 131,5085 kg/jam 

= 289,923 lb/jam 

Tahap 2. Perhitungan BHP 

BHP = 

ms x (Hv − Hf)

𝐶𝑓 𝑥 34,5
 

Dimana: 

Ms = Massa steam = 426,58 lb/jam 

Hv = Entalpi vapor = 2705,84 kJ/kg= 1163,33 Btu/lb  

Hf = Entalpi air umpan = 125,70 kJ/kg = 54,05 Btu/lb 

Cf = Panas laten penguapan pada suhu 100oC = 970,30 Btu/lb 

Maka, 

BHP =

289,923 lb/jam x ( 1163,33 Btu/lb −54,05 Btu/lb )

970,30 Btu/lb 𝑥 34,5
 

 = 9,61 Hp 

 = 4,8 Hp 

 

Heating surface boiler setiap 1 HP = 10 ft2 Maka, 

Heating suface boiler = 9,61 HP x 10 ft2/Hp = 96,06 ft2 

L4.2.2 Cooling Tower (CT-101) 

Tahap 1. Data Awal 

 

Fungsi : Mendinginkan kembali air yang telah digunakan 

sebagai fluida dingin Jenis : Induced Draft Cooling Tower 

Pola aliran : Counter current 

Jumlah : 3 unit 

 
 

Data Air di Cooling Tower Densitas Air 
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Tabel L.4. 9 Densitas Air (CT-01) 

Komponen A B n Tc T (K) ρ (Kg/m3) 

Air 0,3471 0,2740 0,2857 647,13 323,15 1004,29 

 

T air masuk (T1)

 = 50oC  

 = 122oF 

T air keluar (T2)

 =  30oC  

        = 86oF 

T reff     = 25oC 

 = 77oF 

Tahap 2. Menentukan Kapasitas 

Cooling Tower  

Kebutuhan air pendingin = 107,03 

kg/jam  

Faktor keamanan = 10%  

 = 10% x 107,03kg/jam = 10,70 kg/jam 

Kapasitas cooling tower  = 107,03+10,70 kg/jam = 

117,73 kg/jam 

Tahap 3. Menghitung Laju Alir Volumetrik Air yang Masuk di Cooling Tower 

𝐿𝑎𝑗𝑢 𝐴𝑙𝑖𝑟 (𝑊𝑐) =
Massa air masuk

𝜌
 

𝐿𝑎𝑗𝑢 𝐴𝑙𝑖𝑟 (𝑊𝑐) =
117,73  kg/jam

1004,29 𝑘𝑔/𝑚3
 

= 129,50 m3/jam 

= 0,570 gpm 

Jumlah  = 3 unit  

Wc   = 0,570 gpm / 3  
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  = 0,190 gpm 

 

Tahap 4. Menentukan Approach Temperature 

Approach temperature adalah seisih antara temperatur keluar dan 

temperature bola basah. Dari psychometric chart (fig.7.5 b (Treybal, 

1980)) dengan temperatur rata-rata sekitar pabrik 32oC dan kelembaban 

relative 70%. Didapat temperature bola basah (Tw), 

Tw = 26,6oC 

= 80oF 

 

Cooling range = T1– T2 

= 122oF - 86oF 

= 36oF 

 

Temperature approach = T2 – Tw 

= 122oC - 80oC 
 

= 5,55oC 

= 42oF 

 

Tahap 5. Menentukan Tinggi dan LuasCooling Tower 

Range tinggi meara dari Perry’s halaman 12-16 (Perry & Green, 

1999), diperoleh 10,7-12,2 m. 

Dipilih tinggi menara = 12,2 m 

Dalam menentukan konsentrasi air digunakan grafik dari Perry’s hal 12-16 ini : 
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Berdasarkan grafik tersebut diperoleh kandungan air sebesar 3 gal/min.sq.ft  
Luas menara  

𝐿𝑢𝑎𝑠 𝑀𝑒𝑛𝑎𝑟𝑎 =
W𝑐

𝐾𝑜𝑛𝑠𝑒𝑛𝑡𝑟𝑎𝑠𝑖 𝐴𝑖𝑟 
 

 

                          =  
0,570 𝑔𝑝𝑚

2,5 𝑔𝑝𝑚/𝑓𝑡2 
 

= 0,230 ft2 

Diperkirakan effisiensi menara = 90%  

Maka, 

𝐿𝑢𝑎𝑠 𝑀𝑒𝑛𝑎𝑟𝑎 =
Luas menara

𝐸𝑓𝑖𝑠𝑖𝑒𝑛𝑠𝑖  

     

Luas Menara =  
0,230  ft2

90% 
 

= 0,253 ft2 
 

= 0,023 m2 

Diameter menara = 0,17 m 

Tahap 6. Menentukan Dya Fan 

Dalam menentukan daya fan digunakan grafik 12.15 dari Perry’s hal 

12-17 ini (Perry & Green, 1999): 

Asumsi effisiensi dari cooling tower adalah 90%, maka besarnya daya 

fan adalah 0,03 HP/ft2. Daya fan aktual = Daya fan x luas menara aktual 

= 0,03 HP/ft2 x 101 ft2 

= 3 HP 

 

Gambar L.4. 11 Penentuan Konsentrasi Air (CT-101) 
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Maka, diambil daya fan sebesar  3 HP. 

 
 

Tahap 7. Menentukan Jumlah Air yang Teruapkan (We) 

We = 0,00085 x Wc x (Tmasuk – Tkeluar) 

  = 0,00085 x 0,190 gpm x (122oF – 86oF) 

= 0,01  gpm 

 
 

Tahap 8. Menentukan Jumlah Air yang Terbawa Blowdown ( Wb) 

Wb = 
𝑊𝑒

𝑆𝑖𝑘𝑙𝑢𝑠−1
   

 

Jumlah siklus berkisar antara 3-5 siklus Jumlah siklus yang dipilih = 3 

 

Maka, 

Wb = 
0,01 gpm 

3−1
 

= 0,230 gpm 
 

Tahap 9. Menentukan Drift Loss (Wd) 

Wd = (0,1- 0,2%) x Wc  

Diambil 0,1% Maka, 

Wd = 0,1% x 0,570 gpm 

= 0,001 gpm 

Gambar L.4. 12 Perhitungan Daya Fan (CT-101) 
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Tahap 7. Menentukan Make Up Water (Wm) 

Wm = We + Wb + Wd 

= 0,01  gpm+ 0,230 gpm+ 0,001 gpm 

= 0,01 gpm 

Wm =0,01 gpm x
1 m3

264,172 gal
x 

60 menit

1 jam
 

 

 = 0,002 m3/jam 

Wm = 0,002 m3/jam x 1004,29 kg/m3
 = 2,11 kg/jam 
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LAMPIRAN 5 

ANALISIS EKONOMI 

Dalam perancangan pabrik diperlukan Analisa ekonomi untuk mendapatkan perkiraan-

perkiraan mengenai jumlah investasi modal. 

L5.1. Ketetapan yg diambil 

Ketetapan yang diambil dalam Analisa ekonomi prarancangan pabrik Aspirin adalah 

sebgai berikut : 

a. Pembangunan fisik pabrik akan dibangun pada tahun 2024 dengan masa 

konstruksi dan intalasi selama 1 tahun sehingga pabrik beroperasi pada akhir 

tahun tahun 2025. 

b. Proses yang digunakan adalah continue 

c. Tipe proses produksi yaitu soid-liquid processing plant 

d. Jumlah hari kerja pabrik adalah 330 hari dalam setahun 

e. Modal kerja ( working Capital) diperhitungkan selama 3 bulan 

f. Asumsi nilai mata uang dollar terhadap rupiah pada tahun 2023 sebesar 1 US$ 

= Rp.15.000,00 

g. Umur alat pabrik 10 tahun 

h. Kenaikan harga bahan baku dan hasil produksi sebesar 10% per Tahun 

i. Kenikan gaji karyawan sebesar 10% per tahun 

j. Shut down dilakukan selama 30 hari setiap tahun untuk perawatan dan perbaikan 

alat-alat secara menyeluruh  

k. Nilai rongsok ( salvage value) 10% dari fixed Direct Capital Invesment (DFCI) 

tanpa harga tanah  

l. Pada tahun 2024 kondisi pasar stabil dengan tingkat bunga bank BNI sebesar 

10% PER TAHUN 

L5.2. Index harga 

Index harga dalam perhitungan ekonomi pabrik Aspirin menggunakan Chemical 

Engineering Plant Cost Index (CEPCI) seperti yang ditunjukan Table 
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Tabel L.5. 1 Index Harga Tahun 1997-2018 

Tahun Index 

1997 386,50 

1998 389,50 

1999 390,60 

2000 394,10 

2001 394,30 

2002 395,60 

2003 401,70 

2004 444,20 

2005 468,20 

2006 499,60 

2007 525,40 

2008 575,40 

2009 521,90 

2010 550,80 

2011 585,70 

2012 584,60 

2013 567,30 

2014 576,10 

2015 556,80 

2016 541,70 

2017 567,50 

2018 619,51 

Index harga yang diketahui adalah tahun 1997 sampai 2018. Sedangkan untuk tahun 

2019 sampai 2027 dihitung dengan meenggunakan metode regresi linear dari data tahun 

sebelumnya. 

 

Gambar L.5 1  Chemical Engineering Plant Cost Index 



 

253 

 

Institut Teknologi Indonesia 

Dari linearisasi grafik Chemical Engineering Plant Cost Index didapat persamaan 

linear Y= 11,69-22971 dengan R2 = 0,8523, sehingga diperoleh index harga pada tahun 2019 

– 2027 dapat ditunjukan pada Tabel 

Tabel L.5. 2 Proyeksi Index Harga Tahun 2019 - 2027 

Tahun Index 

2019 631,11 

2020 642,80 

2021 654,49 

2022 666,18 

2023 677,87 

2024 689,56 

2025 701,25 

2026 712,94 

2027 724,63 

2028 736,32 

Sehingga cost index pada tahun 2027 didapat sebesar 724,63. 

L5.3. Daftar Harga peralatan 

Untuk menghitung harga alat pada kapasitas yang sesuai dengan thun pendirian pabrik. 

Maka peralatan dihitung mengunakan rumus sebgai berikut : 

Rumus Umum : 

𝐻2 = 𝐻1 × [
𝐼2

𝐼1
] × [

𝐾2

𝐾2
]

𝑒𝑥𝑝

 

𝐻𝑎𝑟𝑔𝑎 𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙 =  𝐻2 ×  𝑛 

Dimana : 

H1 : harga yang telah diketahui ($) 

H2 : Harga alat yang dicari (Rp) 

I2 : Index harga terhitung pada tahun tertentu 

I1 : Index harga terpasang  

K1 : Kapasitas alat terpasang 

K2 : Kapasitas alat yang dicari 

n : Jumlah alat 
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exp : Exponen 

contoh menentukan harga alat tangka penyimpanan Aspirin : 

Diketahui : 

Kapasitas alat terpasang (K1) =  

Kapasitas alat yang dicari (K2) = 

Index harga terpasang = 

Index harga terhitung pada tahun tertentu = 

Harga per thun 2022 =  

Nilai exponent =  

Sehingga,  

𝐻2 = 𝐻1 × [
𝐼2

𝐼1
] × [

𝐾2

𝐾2
]

𝑒𝑥𝑝

×  [
𝑅𝑝. 15.000

$1
] 

𝐻2 = $1100 × [
689,6

576,1
] × [

8,69 𝑔𝑎𝑙𝑙𝑜𝑛 

8,69 𝑔𝑎𝑙𝑙𝑜𝑛
]

0,6

×  [
𝑅𝑝. 15.000

$1
] 

𝐻2 =  𝑅𝑝. 19.749.592,08  

𝐻𝑎𝑟𝑔𝑎 𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙 =  𝐻2 ×  𝑛 

𝐻𝑎𝑟𝑔𝑎 𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙 =  𝑅𝑝. 19.749.592,08 ×  1 𝑎𝑙𝑎𝑡 

𝐻𝑎𝑟𝑔𝑎 𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙 =  𝑅𝑝. 19.749.592,08 
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L5.3.1 Daftar Harga peralatan utama 

Table L5. Menampilkan harga peralatan utama yang digunakai. Peralatan tersebut merajuk pada situs www.matche.com dan 

www.alibaba.com  

Tabel L.5. 3 Harga Peralatan Utama 

        CHEMICAL ENGINEERING PLANT COST INDEX 

Kode  Nama Alat 
Kapasitas   

Jml 

Harga 

satuan ($) 

(2014) 

Exp 

Harga 

Total 

Harga Satuan 

(2024) 
Harga Total 

   $ Rp Rp 

RD-01 Rotary Dryer  31,14 ft2 1 

                  

52.280,00  0,8 

            

52.280,00  

                                        

938.644.249,26  

             

938.644.249,26  

R-01 Reaktor  235,60 gallon 1 

                  

61.000,00  1,3 

            

61.000,00  

                                     

1.095.204.651,97  

          

1.095.204.651,97  

VC-01 

Rotary Vacum 

Filter  21,40 ft2 1 

                  

15.307,20  0,48 

            

15.307,20  

                                        

274.828.141,78  

             

274.828.141,78  

S-01 Silo Asam Salisilat  277,75 gallon 1 

                    

2.700,00  0,6 

              

2.700,00  

                                          

48.476.271,48  

               

48.476.271,48  

S-02 

Silo Kalsium 

Oksida  1,87 gallon 1 

                       

300,00  0,6 

                 

300,00  

                                            

5.386.252,39  

                 

5.386.252,39  

S-03 Silo Aspirin  8,69 gallon 1 

                    

1.100,00  0,6 

              

1.100,00  

                                          

19.749.592,08  

               

19.749.592,08  

CE-05 

Tangki Asetat 

Anhidrat  270,55 gallon 1 

                  

32.500,00  0,6 

            

32.500,00  

                                        

583.510.675,23  

             

583.510.675,23  

BE-02 Bucket Elevator 66,00 ft 1 

                  

17.200,00  0,4 

            

17.200,00  

                                        

308.811.803,51  

             

308.811.803,51  

  Bucket Elevator 66,00 ft 1 

                  

17.200,00  0,4 

            

17.200,00  

                                        

308.811.803,51  

             

308.811.803,51  

http://www.matche.com/
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ST-01 

Gudang Bahan 

Baku 15 m2 1 

                    

5.087,08  0,4 

              

5.087,08  

                                          

91.344.308,52  

               

91.344.308,52  

BM-05 Ball Mill 7,00 ft 1 

                

550.100,00  

           

1  

               

550.100  

                                     

9.876.591.459,82  

          

9.876.591.459,82  

E-11 Pompa asam asetat 5,63 in 1 

                       

286,00  0,3 

                 

286,00  

                                            

5.134.893,94  

                 

5.134.893,94  

  Pompa I  5,63 in 1 

                       

286,00  0,3 

                 

286,00  

                                            

5.134.893,94  

                 

5.134.893,94  

  Pompa II 5,63 in 1 

                       

286,00  0,3 

                 

286,00  

                                            

5.134.893,94  

                 

5.134.893,94  

PU-03 Pompa IV 5,63 in 1 

                       

286,00  0,3 

                 

286,00  

                                            

5.134.893,94  

                 

5.134.893,94  

RD-01 Heater I  18,85 ft2 1 

                    

1.200,00  0,59 

              

1.200,00  

                                          

21.545.009,55  

               

21.545.009,55  

  Heater II 18,85 ft2 1 

                    

1.200,00  0,59 

              

1.200,00  

                                          

21.545.009,55  

               

21.545.009,55  

  heater III 18,85 ft2 1 

                    

1.200,00  0,59 

              

1.200,00  

                                          

21.545.009,55  

               

21.545.009,55  

  Heating Conveyor I  75,00 ft 1 

                    

8.733,37  0,59 

              

8.733,37  156800450 

             

156.800.450,02  

E-11 

Heating Conveyor 

II 75,00 ft 1 

                    

8.733,37  0,59 

              

8.733,37  

                                                 

1.045,336  

                        

1.045,34  

E-02 Cooling Conveyor  70,00 ft 1 

                    

6.300,00  0,59 

              

6.300,00  

                                        

113.111.300,12  

             

113.111.300,12  

VS-02 Belt Conveyor  49,21 ft 1 

                  

69.100,00  0,5 

            

69.100,00  

                                     

1.240.633.466,41  

          

1.240.633.466,41  

  Belt Conveyor  49,21 ft 1 

                  

69.100,00  0,5 

            

69.100,00  

                                     

1.240.633.466,41  

          

1.240.633.466,41  

RV-02 Screen 1,08 ft2 1 

                    

1.506,67  0,7 

              

1.506,67  

                                          

27.051.016,28  

               

27.051.016,28  
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 B-01 blower  1 Hp 1 3600 0,67 3600 

                                          

64.635.028,64  

      

16.414.764.558,540  

 

Biaya Peralatan Utama      Rp                                   16.414.764.559  

Biaya Pengangkutan + Asuransi   10%  Rp                                     1.641.476.456  

Biaya Administrasi pelabuhan   5%  Rp                                        820.738.228  

SUBTOTAL      Rp                                   18.876.979.242  

Bea Masuk 10%    Rp                                     1.887.697.924  

                           TOTAL      Rp                                  20.764.677.167  

L5.3.2 Daftar Harga peralatan penunjang 

Tabel L.5. 4 Harga peralatan Penunjang 

Harga Bak 1m2 Rp. 

         

1.500.000            

        CHEMICAL ENGINEERING PLANT COST INDEX 

Kode  Nama Alat Kapasitas Jml 
Harga 

satuan ($) 
Exp 

Harga 

Total 
Harga Satuan Harga Total 

$ Rp Rp 

  Tangki Bahan Bakar 6004,09 gallon 3 

      

37.900,00  
0,3 

     

113.700,0  

                

680.463.218,2  

     

2.041.389.654,6  

  Generator 200,00 kW 1 

        

3.064,30  
0,3 

         

3.064,3  

                  

55.016.977,3  

          

55.016.977,3  

  Screen Filter 9,00 m2 1 

        

1.021,43  
0,7 

         

1.021,4  

                  

18.338.896,7  

          

18.338.896,7  

  Boiler 331,39 lb/hr 1 

    

219.900,00  
0,6 

     

219.900,0  

             

3.948.122.999,5  

     

3.948.122.999,5  
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  Pompa Air Sungai 141,22 in 1 

           

286,00  
0,3 

            

286,0  

                    

5.134.893,9  

            

5.134.893,9  

  Pompa Bak Sedimentasi 10,02 in 1 

           

286,00  
0,3 

            

286,0  

                    

5.134.893,9  

            

5.134.893,9  

  Pompa Skimmer 10,02 in 1 

           

286,00  
0,3 

            

286,0  

                    

5.134.893,9  

            

5.134.893,9  

  Pompa Air Bersih 10,02 in 1 

           

286,00  
0,3 

            

286,0  

                    

5.134.893,9  

            

5.134.893,9  

  Pompa Bak Klorinasi 10,02 in 1 

           

286,00  
0,3 

            

286,0  

                    

5.134.893,9  

            

5.134.893,9  

  Pompa Bak Air Sanitasi 10,02 in 1 

           

286,00  
0,3 

            

286,0  

                    

5.134.893,9  

            

5.134.893,9  

  Pompa Air Pendingin 10,02 in 1 

           

286,00  
0,3 

            

286,0  

                    

5.134.893,9  

            

5.134.893,9  

  Pompa Air Boiler 10,02 in 1 

           

286,00  
0,3 

            

286,0  

                    

5.134.893,9  

            

5.134.893,9  

  Pompa ke Deaerator 10,02 in 1 

           

286,00  
0,3 

            

286,0  

                    

5.134.893,9  

            

5.134.893,9  

  Pompa ke Boiler 10,02 in 1 

           

286,00  
0,3 

            

286,0  

                    

5.134.893,9  

            

5.134.893,9  

  Pompa Fuel Oil 10,02 in 1 

           

286,00  
0,3 

            

286,0  

                    

5.134.893,9  

            

5.134.893,9  

  Cooling Tower 0,0021 m3/jam 3 2431,0 
0,44 

            

7.293  

                  

43.646.598,5  

        

130.939.795,5  

  Bak reservoir 13,95 m3  1 

        

1.395,19  
0,7 

         

1.395,2  

                  

25.049.562,4  

          

25.049.562,4  

  Bak Pengendap 0,16 m3 1 

      

23.700,00  
0,57 

       

23.700,0  

                

425.513.938,6  

        

425.513.938,6  

  Bak air bersih 2,63 m3 1 

      

53.900,00  
0,57 

       

53.900,0  

                

967.730.012,2  

        

967.730.012,2  
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  Bak koagulasi  1,77 m3 1 

      

31.600,00  
0,57 

       

31.600,0  

                

567.351.918,1  

        

567.351.918,1  

  Tangki sand filter 1,77 m3 1 

        

4.065,30  
0,57 

         

4.065,3  

                  

72.989.106,1  

          

72.989.106,1  

  Tangki air domestik 13,34 m3 1 

      

33.800,00  
0,57 

       

33.800,0  

                

606.851.102,2  

        

606.851.102,2  

  Tangki ion exchange 2,99 m3 1 

      

24.900,00  
0,57 

       

24.900,0  

                

447.058.948,1  

        

447.058.948,1  

  Tangki air pendingin 0,12 m3 1 

      

37.900,00  
0,57 

       

37.900,0  

                

680.463.218,2  

        

680.463.218,2  

  tangki air Boiler  0,96 m3 1 

      

26.600,00  
0,57 

       

26.600,0  

                

477.581.045,0  

        

477.581.045,0  

Total 

   

10.520.881.007,7  

Biaya Peralatan Penunjang Lain =            34.600.950.000,00000  

Biaya Pengangkutan + Asuransi (10%)  =             3.460.095.000,00000  

SUBTOTAL           38.061.045.000,00000  

PPN (11%) =              4.186.714.950,00000  

TOTAL           42.247.759.950,00000  

Total Harga Peralatan Utama + Penunjang +Penunjang Lain  Rp    76.448.654.251,49250  

 

`
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L5.4. Daftar Gaji Karyawan 

Tabel L.5. 5 Daftar Gaji Karyawan 

No. Jabatan Jumlah 

Jenjang 

Pendidikan 
Gaji / bulan 

Total 

Minimum (Rp) (Rp) 

1 Komisaris 2 -  Rp       30.000.000,00   Rp    60.000.000,00  

2 Direktur 1 S2  Rp       40.000.000,00   Rp    40.000.000,00  

3 Manajer 3 S2  Rp       18.000.000,00   Rp    54.000.000,00  

4 Kepala bagian 10 S1  Rp       10.000.000,00   Rp  100.000.000,00  

5 Kepala Seksi 10 S1  Rp         7.000.000,00   Rp    70.000.000,00  

6 Sekertaris Direktur 1 S1  Rp         4.450.000,00   Rp      4.450.000,00  

7 Sekertaris Manajer 4 S1  Rp         4.500.000,00   Rp    18.000.000,00  

Karyawan Shift  

8 

Proses Proses 

Ketua Regu Shift  3 S1  Rp              5.300.000   Rp         15.900.000  

Anggota Shift 9 D3  Rp              4.700.000   Rp         42.300.000  

9 

Utilitas dan Instrumentasi  

Ketua Regu Shift  3 S1  Rp              5.300.000   Rp         15.900.000  

Anggota Shift 6 D3  Rp              4.700.000   Rp         28.200.000  

10 

Keamanan 

Ketua Regu Shift  1 SMA/SMK  Rp              4.500.000   Rp           4.500.000  

Anggota Shift 6 SMA/SMK  Rp              4.000.000   Rp         24.000.000  

11 

Maintance (mekanik workshop) 

Ketua Regu Shift  3 S1  Rp              5.300.000   Rp         15.900.000  

Anggota Shift 3 D3  Rp              4.700.000   Rp         14.100.000  

12 

Jaminan Mutu (Quality Control, Quality Assurance dan R&D) 

Ketua Regu Shift  7 S1  Rp              5.300.000   Rp         37.100.000  

Anggota Shift 15 D3  Rp              4.700.000   Rp         70.500.000  

13 

SDM dan Umum 

Pelaksana Rumah 

Tangga  
3 SMA/SMK  Rp              4.000.000   Rp         12.000.000  

Pelaksana Fasilitas 

Umum  2 SMA/SMK  Rp              4.000.000   Rp           8.000.000  

Karyawan Non-shift 

14 Pemasaran  2 D3  Rp              4.700.000   Rp           9.400.000  

15 Distribusi  2 D3  Rp              4.700.000   Rp           9.400.000  

akunting dan pengadaan        

16 Keuangan  2 D3  Rp              4.700.000  Rp      9.400.000 

17 Akunting 2 D3  Rp              4.700.000  Rp      9.400.000 

18 pengadaan  2 D3  Rp              4.700.000  Rp      9.400.000 
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SDM dan Umum      

19 Personalia 2 D3  Rp              4.700.000  Rp      9.400.000 

20 Gudang 2 D3  Rp              4.700.000  Rp      9.400.000 

21 Supir 3 D3  Rp              4.000.000  Rp    12.000.000 

22 
Kepala Seksi 

Kebersihan  
1 D3  Rp              4.500.000  Rp      4.500.000 

23 Cleaning Service  4 D3  Rp              4.000.000  Rp    16.000.000 

24 Kepala Seksi K3 1 S1  Rp              5.300.000  Rp      5.300.000 

25 K3 3 S1  Rp              4.700.000  Rp    14.100.000 

TOTAL 118 TOTAL Rp       752.550.000 

 

Gaji / tahun (a)  Rp    9.030.600.000  

Tunjangan Hari Raya (1 bulan gaji)  Rp       752.550.000  

Tunjangan Makan dan Transport (0.05 a)  Rp       451.530.000  

Tunjangan Kesehatan (0.025 a)  Rp       225.765.000  

           TOTAL GAJI PER TAHUN  Rp 10.460.445.000  

 

Tabel L.5. 6 Kenaikan Gaji Pertahun 

Tahun Gaji per tahun 

1 Rp10.460.445.000  

2 Rp11.506.489.500  

3 Rp12.657.138.450  

4 Rp13.922.852.295  

5 Rp15.315.137.525  

6 Rp16.846.651.277  

7 Rp18.531.316.405  

8 Rp20.384.448.045  

9 Rp22.422.892.850  

10 Rp24.665.182.135  

 

L5.5. Perhitungan Modal Investasi (TCI) 

Perhitungan total modal investasi terbagi 2 yaitu modal tetap dan modal kerja, dengan 

perhitungan sebagai berikut. 
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L5.5.1 Modal Tetap (Fixed Capital Investment / FCI) 

Modal tetap pada perhitungan ini terbagi dalam dua kategori yaitu modal tetap langsung 

(Direct Fixed Capital Investment/ DFCI) dan modal tetap tidak langsung (Indirect Fixed 

Capital Investment/IFCI).  

A. Modal Investasi Tetap Langsung / Direct Fixed Capital Investment 

Tabel L.5. 7 Direct Fixed Capital Investment 

A. Modal Investasi Tetap Langsung / Direct Fixed Capital Investment (DFCI) 

a. Peralatan utama dan 

penunjang   100% A  Rp             76.448.654.251  

b. Pemasangan mesin dan 

peralatan    39% A  Rp        29.814.975.158,08  

    termasuk isolasi dan 

pengecatan         

c. Instrumentasi dan kontrol 

terpasang   13% A  Rp               9.938.325.053  

d. Sistem perpipaaan   31% A  Rp             23.699.082.818  

e. Instalasi listrik terpasang   10% A  Rp          7.644.865.425,15  

f. Bangunan   29% A  Rp        22.170.109.732,93  

g. Biaya pengerukan, 

pengambilan tanah   5%    Rp          3.822.432.712,57  

h. Fasilitas pelayanan   55% A  Rp        42.046.759.838,32  

i. Tanah     A  Rp        20.000.000.790,00  

  

Sub 

Total    A  Rp      235.585.205.779,21  

DFCI tak terduga    10% 

Sub Total 

DFCI  Rp             23.558.520.578  

    Total Modal Investasi 

Tetap Langsung (DFCI)     B  Rp           259.143.726.357  

 

Luas tanah      = 18.015 m2 

Harga tanah          = Rp 1.110.186,-  /m2 

Harga tanah keseluruhan   = Rp 20.000.000.790,-  

B. Modal Investasi Tetp Tidak Langsung/ Indirect Fixed Capital Investment (IFCI) 
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Tabel L.5. 8 Indirect Fixed Capital Investment (IFCI) 

B. Modal Investasi Tetap Tidak Langsung / Indirect Fixed Capital Investment (IFCI) 

a. Keteknikan dan 

pengawasan   32% B  Rp  82.925.992.434  

b. Biaya kontruksi   34% B  Rp  88.108.866.961  

c. biaya kontraktor    5% B  Rp  12.957.186.318  

d. kontingensi   10% B Rp  25.914.372.636  

          

  

Sub 

Total    B' Rp   209.906.418.349  

IFCI tak terduga   10% 

Sub Total 

IFCI  Rp    20.990.641.834,93  

    Total Modal 

Investasi Tetap Tidak 

Langsung (IFCI)     C Rp     230.897.060.184  

          

Total Modal Investasi 

Tetap (FCI) = DFCI 

+ IFCI       Rp      490.040.786.541  

 

Jadi, total seluruh Modal Investasi (FCI), yakni Direct Fixed Capital Investment (DFCI) dan 

Indirect Fixed Capital Investment (IFCI) sebagai berikut : 

 

L5.5.2. Pengeluaran untuk Trial Run 

Perhitungan pengeluaran trial run dilakukan untuk masa 2 minggu dengan jumlah hari 

kerja 14 hari.  

Perhitungan: (14 hari × 24 jam/hari × harga × kebutuhan/jam) 
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Tabel L.5. 9 Biaya Bahan Baku Trial Run 14 hari 

Komponen 
Kebutuhan 

(kg/hari) 
Harga/satuan (Rp) Biaya 

Asam salisilat  11728,56  Rp  41.881   Rp  3.438.426.528  

Asetat anhidrat 8659,48  Rp  17.594   Rp  1.066.506.315  

Kalsium oksida  2277,94  Rp   2.000   Rp  31.891.188  

Asam asetat 45331,96  Rp    5.983  Rp  1.898.547.684  

    Total persediaan  bahan baku a Rp      6.435.371.715  

 

Tabel L.5. 10 Biaya Bahan Penunjang Trial Run 14 hari 

Komponen Kebutuhan  Harga/satuan Biaya 

1. Air  24.956,81  Rp                     12,15   Rp2.122.577  

2.Solar 5.774,84  Rp              22.470,59   Rp908.349.101  

3. Listrik 8.737,98  Rp                   114,74   Rp7.018.173  

4. Klorin 0,00001  Rp              38.000,00   Rp2,66  

5. Resin ion  2.002,38  Rp              28.000,00   Rp9.419.195.520  

    Total persediaan 

bahan penunjang b 

 

Rp       10.336.685.374   
    

Total biaya trial run (a + b) 

 

Rp       16.772.057.089   
 

L5.6. Modal Kerja (Working Capital) 

Modal kerja adalah modal yang diperlukan untuk membiayai seluruh kegiatan 

operasional perusahaan dari awal produksi sampai dengan terkumpulnya hasil penjualan dan 

cukup untuk memenuhi kebutuhan perputaran biaya operasional. Modal kerja dihitung untuk 

masa 3 bulan dengan jumlah hari kerja 90 hari. 

Perhitungan:  (90 hari × 24 jam/hari × Harga × Kebutuhan (kg/jam)) 

Tabel L.5. 11 Biaya Bahan Baku Selama 90 Hari 

Komponen 
Kebutuhan 

(kg/hari) 
Harga/satuan (Rp) Biaya 

Asam salisilat  11728,56  Rp                   41.881   Rp       44.208.341.072  

Asetat anhidrat 8659,48  Rp                   17.594   Rp       13.712.220.693  

Kalsium oksida  2277,94  Rp                     2.000   Rp            410.029.565  

Asam asetat 45331,96  Rp                     5.983   Rp       24.409.898.798  

Total persediaan  

bahan baku a  Rp       82.740.490.128  
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Tabel L.5. 12 Biaya Bahan Penunjang Selama 90 Hari 

Komponen Kebutuhan  Harga/satuan Biaya 

1. Air  24.956,81  Rp                     12,15   Rp              27.290.276  

2.Solar 5.774,84  Rp              22.470,59   Rp       11.678.774.156  

3. Listrik 8.737,98  Rp                   114,74   Rp              90.233.659  

4. Klorin 0,00001  Rp              38.000,00   Rp                            34  

5. Resin ion  2.002,38  Rp              28.000,00   Rp         5.045.997.600  

    Total persediaan 

bahan penunjang b 

  

Rp       16.842.295.725  

Total biaya overall  Rp       99.582.785.852   
 

Tabel L.5. 13 Total Working Capital Investment (WCI) 

Biaya lain-lain         

a. Biaya 

pengemasan & 

distribusi produk   2,0% Bahan baku  Rp            1.654.809.802,6  

b. Biaya 

pengawasan mutu   1,0% Bahan baku  Rp                  827.404.901  

c.  Biaya 

pemeliharaan dan 

perbaikan   2% DFCI  Rp               5.182.874.527  

d. Gaji karyawan   3 x gaji/bulan    Rp          2.257.650.000,00  

Sub Total WCI   Rp               9.922.739.231  

Bunga pinjaman 

selama konstruksi   10% DFCI  Rp             25.914.372.636  

    Total Modal 

Kerja (WCI)        Rp        35.837.111.866,68  

Total Modal 

Investasi (TCI) = 

FCI + WCI + 

Bunga pinjaman              Rp           525.877.898.408  

 

L5.7. Struktur Permodalan 

Yang dapat dijaminkan jika 

bank memberikan pinjaman 

besar   DFCI  Rp     259.143.726.357,13  

Jika bank memberikan pinjaman 75% DFCI  Rp     194.357.794.767,85  

         Rp     200.000.000.000,00  

Persentasi permodalan       

Total Capital Investment (TCI)      Rp     525.877.898.408,02  

Modal Sendiri      Rp     325.877.898.408,02  

Modal Sendiri =  (TCI - 

pinjaman bank)/TCI x 100%     62% 
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Pinjaman Bank = Pinjaman 

Bank/TCI x 100%     38% 

         Rp       76.063.284.121,83  

 



 

267 

 

Institut Teknologi Indonesia 

L5.8. Angsuran Pokok Pinjaman dan Bunga Bank 

Jangka Waktu pinjaman = 10 tahun 

Grace Period = 1 tahun 

Bunga bank per tahun ( diasumsikan tetap selama 10 tahun ) = 10% 

Tabel L.5. 14 Angsuran dan Sisa Angsuran 

Tahun Pokok Pinjaman (Rp) Angsuran Pokok Bunga  Jumlah Sisa  

0  Rp  200.000.000.000,00   Rp                               -     Rp     20.000.000.000,00   Rp       20.000.000.000,00   Rp     200.000.000.000,00  

1  Rp 200.000.000.000,00   Rp 19.435.779.476,78   Rp     20.000.000.000,00   Rp       39.435.779.476,78   Rp     180.564.220.523,22  

2  Rp 180.564.220.523,22   Rp 19.435.779.476,78   Rp     18.056.422.052,32   Rp       37.492.201.529,11   Rp     161.128.441.046,43  

3  Rp 161.128.441.046,43   Rp 19.435.779.476,78   Rp     16.112.844.104,64   Rp       35.548.623.581,43   Rp     141.692.661.569,65  

4  Rp  141.692.661.569,65   Rp 19.435.779.476,78   Rp     14.169.266.156,96   Rp       33.605.045.633,75   Rp     122.256.882.092,86  

5  Rp 122.256.882.092,86   Rp 19.435.779.476,78   Rp     12.225.688.209,29   Rp       31.661.467.686,07   Rp     102.821.102.616,08  

6  Rp 102.821.102.616,08   Rp 19.435.779.476,78   Rp     10.282.110.261,61   Rp       29.717.889.738,39   Rp       83.385.323.139,29  

7  Rp  83.385.323.139,29   Rp 19.435.779.476,78   Rp       8.338.532.313,93   Rp       27.774.311.790,71   Rp       63.949.543.662,51  

8  Rp 63.949.543.662,51   Rp19.435.779.476,78   Rp       6.394.954.366,25   Rp       25.830.733.843,04   Rp       44.513.764.185,72  

9 
 Rp                         

44.513.764.185,72  

 Rp     

19.435.779.476,78   Rp       4.451.376.418,57   Rp       23.887.155.895,36   Rp       25.077.984.708,94  

10 
 Rp                         

25.077.984.708,94  

 Rp     

19.435.779.476,78   Rp       2.507.798.470,89   Rp       21.943.577.947,68   Rp                                  -    
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L5.9. Biaya Bahan Baku dan Penunjang 

L5.9.1 Biaya Bahan Baku 

Tabel L.5. 15 Biaya Bahan Baku Tahun Pertama 

Komponen Kebutuhan/hari Harga/satuan Biaya/tahun 

Asam salisilat 11728,56  Rp     41.881,00   Rp                      162.097.250.596,70  

Asetat Anhidrat 8659,48  Rp     17.594,37   Rp                        50.278.154.828,01  

Kalsium Oksida 2277,94  Rp      2.000,00   Rp                          1.503.441.738,21  

Asam Asetat 45331,96 Rp     5.983,00   Rp                        89.502.962.259,31  

    Total biaya bahan baku tahun pertama Rp                      303.381.809.422,24  

 

Tabel L.5. 16 Biaya Bahan Baku Tahun Kedua 

Komponen Kebutuhan/hari Harga/satuan Biaya/tahun 

Asam salisilat 11728,55924 Rp  46.069,10   Rp                      178.306.975.656,37  

asetat anhidrat 8659,477147 Rp 19.353,81   Rp                        55.305.970.310,82  

Kalsium 

Oksida 
2277,942028  Rp 2.200,00   Rp                          1.653.785.912,03  

Asam Asetat 45331,95684 Rp  6.581,30   Rp                        98.453.258.485,24  

    Total biaya bahan baku tahun kedua  Rp                      333.719.990.364,46  

 

Tabel L.5. 17 Biaya Bahan Baku Tahun Ketiga 

Komponen Kebutuhan/hari Harga/satuan Biaya/tahun 

Asam Salisilat 11728,55924  Rp    50.676,01  Rp          196.137.673.222,01  

Asetat Anhidrat 8659,477147  Rp     21.289,19   Rp            60.836.567.341,90  

Kalsium Oksida 2277,942028 Rp      2.420,00   Rp           1.819.164.503,24  

Asam Asetat 45331,95684 Rp        7.239,43  Rp          108.298.584.333,77  

    Total biaya bahan baku tahun ketiga Rp              367.091.989.400,91  

 

Terjadi kenaikan harga produk sebesar 10% per tahun 

Tabel L.5. 18 Total Biaya Bahan Baku Hingga Tahun Kesepuluh 

No Kapasitas Produksi Biaya Bahan Baku 

1 80%  Rp                      242.705.447.537,79  

2 90%  Rp                      300.347.991.328,02  

3 100%  Rp                      367.091.989.400,91  

4 100%  Rp                      403.801.188.341,00  

5 100%  Rp                      444.181.307.175,10  

6 100%  Rp                      488.599.437.892,61  

7 100%  Rp                      537.459.381.681,87  
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8 100%  Rp                      591.205.319.850,06  

9 100%  Rp                      650.325.851.835,07  

10 100%  Rp                      715.358.437.018,57  

 

L5.9.2 Biaya Bahan Baku dan Penunjang 

Tabel L.5. 19 Biaya Bahan Baku Penunjang Tahun Pertama 

Sarana 

Penunjang 
Kebutuhan/hari 

Harga/satuan 

(Rp) 
Biaya 

1. Air  24.956,81  Rp 12,15   Rp100.064.343,87  

2.Solar 5.774,84  Rp 22.470,59   Rp42.822.171.903,84  

3. Listrik 8.737,98  Rp 114,74   Rp330.856.750,42  

4. Klorin 0,00  Rp 38.000,00   Rp125,40  

5. Resin ion  2.002,38  Rp 28.000,00   Rp18.501.991.200,00  

  Total biaya bahan penunjang tahun kedua 

  

Rp   61.755.084.323,53  

  

 

Tabel L.5. 20 Biaya Bahan Baku Penunjang Tahun kedua 

Sarana 

Penunjang 
Kebutuhan/hari 

Harga/satuan 

(Rp) 
Biaya 

1. Air  24956,81354  Rp 13,37   Rp 110.070.778,26  

2.Solar 5774,844242  Rp 24.717,65   Rp 47.104.389.094,23  

3. Listrik 8737,983383  Rp 126,21   Rp 363.942.425,47  

4. Klorin 0,00001  Rp 41.800,00   Rp 137,94  

5. Resin ion  2002,38  Rp 30.800,00   Rp 20.352.190.320,00  

  Total biaya bahan penunjang tahun kedua 

  
Rp 67.930.592.755,89   

 

Tabel L.5. 21 Biaya Bahan Baku Penunjang Tahun Ketiga 

Sarana 

Penunjang 
Kebutuhan/hari 

Harga/satuan 

(Rp) 
Biaya 

1. Air  24956,81354  Rp 14,70   Rp 121.077.856,08  

2.Solar 5774,844242  Rp 27.189,41   Rp 51.814.828.003,65  

3. Listrik 8737,983383  Rp 138,84   Rp 400.336.668,01  

4. Klorin 0,00001  Rp 45.980,00   Rp 151,73  

5. Resin ion  2002,38  Rp 33.880,00   Rp 22.387.409.352,00  

    Total biaya bahan penunjang tahun ketiga 

  

  

Rp 74.723.652.031,47   
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Tabel L.5. 22 Biaya penunjang tiap tahun, dengan kenaikan harga produk sebesar 10% per tahun 

Tahun Kapasitas Produksi Biaya Bahan Penunjang 

1 80%  Rp 49.404.067.458,83  

2 90%  Rp 61.137.533.480,30  

3 100%  Rp 74.723.652.031,47  

4 100%  Rp 82.196.017.234,62  

5 100%  Rp 90.415.618.958,08  

6 100%  Rp 99.457.180.853,89  

7 100%  Rp 109.402.898.939,28  

8 100%  Rp 120.343.188.833,21  

9 100%  Rp 132.377.507.716,53  

10 100%  Rp 145.615.258.488,18  

Keterangan : Terjadi kenaikan harga produk sebesar  10% /Tahun 

 

Biaya Start-Up tiap tahun 

Tabel L.5. 23 Biaya Start-Up tiap tahun 

Tahun Kapasitas Produksi Biaya Start-Up 

1 80% Rp 9.620.646.454,37  

2 90% Rp 10.582.711.099,81  

3 100%  Rp 11.640.982.209,79  

4 100%  Rp 12.805.080.430,77  

5 100%  Rp 14.085.588.473,85  

6 100%  Rp 15.494.147.321,24  

7 100%  Rp 17.043.562.053,36  

8 100%  Rp 18.747.918.258,69  

9 100%  Rp 20.622.710.084,56  

10 100%  Rp 22.684.981.093,02  

Keterangan : Terjadi kenaikan harga produk sebesar  10% 

 

Biaya abdomen listrik 

Tabel L.5. 24 Biaya Abodemen Listrik 

Tahun Kapasitas Produksi Biaya Abdomen Listrik 

1 80%  Rp 8.562.637,73  

2 90%  Rp 9.418.901,50  

3 100%  Rp 10.360.791,65  

4 100%  Rp 11.396.870,81  

5 100%  Rp 12.536.557,89  

6 100%  Rp 13.790.213,68  

7 100%  Rp 15.169.235,05  
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8 100%  Rp 16.686.158,56  

9 100%  Rp 18.354.774,41  

10 100%  Rp 20.190.251,85  

 

L.5.10 Hasil Penjualan Produk 

Produk yang dihasilkan oleh pabrik ini berupa Aspirin dengan kalkulasi penjualan sebagai 

berikut. 

Penjualan produk utama Aspirin  

• Kapasitas produksi  : 5.000.000 kg 

• Harga produk  : Rp. 160.000,-/kg 

• Adapun total penjualan produk sebagai berikut : 

Tabel L.5. 25 Total Penjualan Aspirin Hingga Tahun Kesepuluh 

Tahun Kapasitas Biaya penjualan 

1 80%  Rp       581.104.972.800,00  

2 90%  Rp       719.117.403.840,00  

3 100%  Rp       878.921.271.360,00  

4 100%  Rp        966.813.398.496,00  

5 100%  Rp     1.063.494.738.345,60  

6 100%  Rp     1.169.844.212.180,16  

7 100%  Rp     1.286.828.633.398,18  

8 100%  Rp     1.415.511.496.737,99  

9 100%  Rp     1.557.062.646.411,79  

10 100%  Rp     1.712.768.911.052,97  

L.5.11. Salvage Value 

Salvage value untuk masing-masing barang modal adalah sebagai berikut. 

➢ Kendaraan (mobil dan forklift) 

= 10% × Rp 4.600.950.000,- 

= Rp 460.095.000,- 

➢ DFCI selain kendaraan. bangunan dan tanah. 

= 10% × Rp 479.106.837.885-  

= Rp 47.910.683.789,- 

➢ Bangunan 

= 10% × Rp 22.170.109.733,- 

= Rp 2.217.010.973,- 
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➢ Tanah 

= 5% × Rp 3.822.432.713,- 

= Rp 191.121.636,- 

Maka total salvage value yang akan diperhitungkan pada tahun ke-10 adalah sebesar Rp 

54.410.22.474,- sehingga total nilai depresiasi pada akhir tahun ke-10 yaitu sebesar   

Rp  740.597.390.515,- 

L5.12. Depresiasi 

Depresiasi digolongkan pada masing-masing alat sesuai periode depresiasinya: 

Metode yang dipakai adalah Metode Garis Lurus. 

Periode depresiasi menurut SK Menteri Keuangan No. 1/KMK-06/2013 adalah: 

     a. 5 tahun atau 20% / tahun untuk kendaraan 

     b. 10 Tahun atau 10% /tahun untuk mesin-mesin industri kimia 

     c. 20 tahun atau 5% / tahun untuk bangunan 

     d. 5 tahun atau 20% / tahun untuk IFCI tanpa salvage value (amortisasi) 

Adapun kalkulasi dari nilai depresiasi kendaraan, bangunan, serta alat-alat industri 

kimia yang digunakan pada produksi Aspirin ini terangkum dalam Tabel L5.26 berikut.  



 

273 

 

Institut Teknologi Indonesia 

Tabel L.5. 26 Nilai Depresiasi Per-tahun 

 

Tahun Kendaraan 
DFCI tanpa tanah, 

bangunan &kendaraan 
Bangunan 

Nilai depresiasi 

IFCI 
 Tanah   Jumlah Nilai Depresiasi  

 
1 Rp828.171.000 Rp43.119.615.410 Rp997.654.938 Rp46.179.412.037 Rp363.131.108 Rp91.487.984.492  

2 Rp828.171.000 Rp43.119.615.410 Rp997.654.938 Rp46.179.412.037 Rp363.131.108 Rp91.487.984.492  

3 Rp828.171.000 Rp43.119.615.410 Rp997.654.938 Rp46.179.412.037 Rp363.131.108 Rp91.487.984.492  

4 Rp828.171.000 Rp43.119.615.410 Rp997.654.938 Rp46.179.412.037 Rp363.131.108 Rp91.487.984.492  

5 Rp828.171.000 Rp43.119.615.410 Rp997.654.938 Rp46.179.412.037 Rp363.131.108 Rp91.487.984.492  

6  -  Rp43.119.615.410 Rp997.654.938 - Rp363.131.108 Rp44.480.401.455  

7  -  Rp43.119.615.410 Rp997.654.938 - Rp363.131.108 Rp44.480.401.455  

8  -  Rp43.119.615.410 Rp997.654.938 - Rp363.131.108 Rp44.480.401.455  

9  -  Rp43.119.615.410 Rp997.654.938 - Rp363.131.108 Rp44.480.401.455  

10  -  Rp43.119.615.410 Rp997.654.938 - Rp363.131.108 Rp44.480.401.455  

            Rp679.841.929.738  
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5.13. Perhitungan Biaya Produksi Total ( total production cost) 

 

Tabel L.5. 27 Biaya Produksi Pertama dan Kedua  

TAHUN I II 

KAPASITAS PRODUKSI 80% 90% 

BIAYA PRODUKSI (PRODUCT COST) Fixed Cost Variable Cost Fixed Cost Variable Cost 

A. Biaya Manufacturing (Manufacturing Cost)             

1. Biaya Manufacturing Langsung (DMC)             

a. Biaya Bahan Baku     Rp  -    Rp 242.705.447.537,79  

 Rp                                            

-     Rp  300.347.991.328,02  

b. Gaji Karyawan     Rp 10.460.445.000,00     Rp  11.506.489.500,00    

c. Biaya Pemeliharaan dan Perbaikan (kenaikan 5% per tahun) 2% DFCI Rp 5.182.874.527,14    Rp 5.442.018.253,50    

d.  Biaya Royalti dan Paten 0,5% TS Rp -                                            Rp 1.146.089.902,00  

 Rp                                            

-     Rp     1.418.286.253,73  

e.  Biaya Laboratorium                        0,5% BB Rp -    Rp 1.213.527.237,69  

 Rp                                            

-     Rp     1.501.739.956,64  

f.  Biaya pengemasan produk 2,0% BB Rp -                                   Rp 4.854.108.950,76  

 Rp                                            

-     Rp        6.006.959.826,56  

g.  Biaya sarana penunjang     Rp 8.562.637,73  Rp 47.255.784.535,34  Rp 9.418.901,50   Rp         58.479.033.362,48  

h.  Biaya start up     Rp 9.620.646.454,37    Rp 10.582.711.099,81    

  Total Biaya Manufacturing Langsung (DMC)     Rp 25.272.528.619,24   Rp 297.174.958.163,57  Rp. 27.540.637.754,81   Rp     367.754.010.727,42  

  Biaya Plant Overhead 20% (b+c) Rp 3.128.663.905,43    Rp 3.389.701.550,70    

  Biaya Manufacturing Tetap (FMC)             

2. Depresiasi                          Rp 70.946.976.360,19    Rp 70.946.976.360,19    

3. 

Pajak Bumi dan Bangunan diperkirakan 0.1 % x (tanah + 

bangunan),kenaikan 10 %  /th 0,1%   Rp 42.170.110,52    Rp 46.387.121,58    

a. Biaya asuransi (kenaikan 10 %) pertahun                             0,5% DFCI Rp 1.295.718.631,79    Rp 1.425.290.494,96    
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b. Total Biaya Manufacturing Tetap (FMC)     Rp 72.284.865.102,50    Rp 72.418.653.976,73    

B. Pengeluaran Umum (General Expenses)      Rp                                              -      

 Rp                                            

-      

a. Biaya administrasi                      5% b Rp 523.022.250,00    Rp 575.324.475,00    

b. Biaya distribusi dan penjualan 10% f 

Rp                                              

-     Rp  485.410.895,08  

 Rp                                            

-    Rp 600.695.982,66  

c. Bunga Bank     Rp 20.000.000.000,00    Rp 20.000.000.000,00    

d. Angsuran Pokok     Rp 20.000.000.000,00    Rp 18.056.422.052,32    

  Total Pengeluaran Umum     Rp 40.523.022.250,00  Rp 485.410.895,08  Rp 38.631.746.527,32  Rp  600.695.982,66  

Total Biaya   Rp 141.209.079.877,17  Rp 297.660.369.058,65  Rp 141.980.739.809,56  Rp 368.354.706.710,08  

Total Biaya Produksi (TPC)    Rp  438.869.448.935,82   Rp    510.335.446.519,64  

 

Tabel L.5. 28 Biaya Produksi Ketiga dan Keempat 

TAHUN III IV 

KAPASITAS PRODUKSI 100% 100% 

BIAYA PRODUKSI (PRODUCT COST) Fixed Cost Variable Cost Fixed Cost Variable Cost 

A. Biaya Manufacturing (Manufacturing Cost)             

1. Biaya Manufacturing Langsung (DMC)             

a. Biaya Bahan Baku      Rp -      Rp367.091.989.400,91     Rp403.801.188.341,00 

b. Gaji Karyawan     

  

Rp12.657.138.450,00   Rp13.922.852.295,00   

c. Biaya Pemeliharaan dan Perbaikan (kenaikan 5% per tahun) 2% DFCI Rp5.714.119.166,17       Rp5.999.825.124,48   

d.  Biaya Royalti dan Paten 0,5% TS  Rp -      Rp1.733.460.976,78     Rp1.906.807.074,45 

e.  Biaya Laboratorium                        0,5% BB  Rp -      Rp1.835.459.947,00   Rp2.019.005.941,71 

f.  Biaya pengemasan produk 2,0% BB  Rp -      Rp7.341.839.788,02     Rp8.076.023.766,82 

TAHUN III IV 

KAPASITAS PRODUKSI 100% 100% 
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BIAYA PRODUKSI (PRODUCT COST) Fixed Cost Variable Cost Fixed Cost Variable Cost 

g.  Biaya sarana penunjang       Rp 10.360.791,65   Rp71.474.374.109,70  Rp 11.396.870,81    Rp78.621.811.520,67 

h.  Biaya start up     

 

Rp11.640.982.209,79    Rp 12.805.080.430,77    

  
Total Biaya Manufacturing Langsung (DMC)     

  

Rp30.022.600.617,62   Rp449.477.124.222,41   Rp32.739.154.721,07  Rp 494.424.836.644,65 

  Biaya Plant Overhead 20% (b+c) Rp3.674.251.523,23     Rp3.984.535.483,90   

  Biaya Manufacturing Tetap (FMC)             

2. 
Depresiasi                         

  

Rp70.946.976.360,19    Rp70.946.976.360,19    

3. 

Pajak Bumi dan Bangunan diperkirakan 0.1 % x (tanah + 

bangunan),kenaikan 10 %  /th 0,1%   Rp51.025.833,73     Rp56.128.417,11   

a. Biaya asuransi (kenaikan 10 %) pertahun                             0,5% DFCI   Rp1.567.819.544,46     Rp1.724.601.498,91   

b. 
Total Biaya Manufacturing Tetap (FMC)     

  

Rp72.565.821.738,38   Rp 72.727.706.276,20   

B. Pengeluaran Umum (General Expenses)      Rp -          

a. Biaya administrasi                      5% b   Rp632.856.922,50     Rp 696.142.614,75   

b. Biaya distribusi dan penjualan 10% f  Rp -    Rp734.183.978,80    Rp 807.602.376,68 

c. 
Bunga Bank     

  

Rp16.112.844.104,64     Rp 14.169.266.156,96   

d. Angsuran Pokok 
    

  

Rp19.435.779.476,78   Rp 19.435.779.476,78   

  
Total Pengeluaran Umum     

  

Rp36.181.480.503,93 Rp734.183.978,80   Rp 34.301.188.248,50 Rp807.602.376,68 

Total Biaya     Rp142.444.154.383   Rp450.211.308.201   Rp143.752.584.730 Rp495.232.439.021 

Total Biaya Produksi (TPC)     Rp 592.952.738.093,60     Rp 638.985.023.750,99    
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Tabel L.5. 29 Biaya Produksi Kelima dan Keenam 

TAHUN V VI 

KAPASITAS PRODUKSI 100% 100% 

BIAYA PRODUKSI (PRODUCT COST) Fixed Cost Variable Cost Fixed Cost Variable Cost 

A. Biaya Manufacturing (Manufacturing Cost)             

1. Biaya Manufacturing Langsung (DMC)             

a. Biaya Bahan Baku       
 Rp444.181.307.175,10  

   Rp 482.236.889.492,39  

b. Gaji Karyawan     
 Rp15.315.137.524,50  

 

 Rp16.846.651.276,95    

c. Biaya Pemeliharaan dan Perbaikan (kenaikan 5% per tahun) 2% DFCI 
 Rp6.299.816.380,71  

 

 Rp 6.618.612.153,82    

d.  Biaya Royalti dan Paten 0,5% TS 

 
 Rp2.097.487.781,90  

   Rp 2.307.236.560,09  

e.  Biaya Laboratorium                        0,5% BB 

 
 Rp2.220.906.535,88  

   Rp 2.411.184.447,46  

f.  Biaya pengemasan produk 2,0% BB 

 
 Rp8.883.626.143,50  

   Rp 9.644.737.789,85  

g.  Biaya sarana penunjang     
 Rp12.536.557,89   Rp86.483.992.672,73  

 Rp 13.790.213,68   Rp 102.044.026.028,48  

h.  Biaya start up     
 Rp14.085.588.473,85  

 

 Rp15.494.147.321,24    

  Total Biaya Manufacturing Langsung (DMC)      Rp35.713.078.936,95   Rp543.867.320.309,11  
 Rp38.973.200.965,69   Rp 598.644.074.318,27  

  Biaya Plant Overhead 20% (b+c)  Rp4.322.990.781,04  
   Rp 4.693.052.686,15    

  Biaya Manufacturing Tetap (FMC)     

 

      

2. Depresiasi                         
 Rp91.487.984.492,17  

   Rp41.515.159.533,88    

3. 

Pajak Bumi dan Bangunan diperkirakan 0.1 % x (tanah + 

bangunan),kenaikan 10 %  /th 0,1%   

 Rp61.741.258,82  

   Rp 67.937.828,30    

a. Biaya asuransi (kenaikan 10 %) pertahun                             0,5% DFCI 
 Rp1.897.061.648,80  

   Rp 2.087.968.159,43    

b. Total Biaya Manufacturing Tetap (FMC)      Rp93.446.787.399,79  
   Rp43.671.065.521,61    

B. Pengeluaran Umum (General Expenses)     

 

      

a. Biaya administrasi                      5% b 
 Rp765.756.876,23  

   Rp 842.332.563,85    

TAHUN V VI 

KAPASITAS PRODUKSI 100% 100% 
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BIAYA PRODUKSI (PRODUCT COST) Fixed Cost Variable Cost Fixed Cost Variable Cost 

b. Biaya distribusi dan penjualan 10% 
f  

  Rp888.362.614,35    Rp 964.473.778,98  

c. Bunga Bank   

 
 Rp12.225.688.209,29  

   Rp10.276.520.359,58    

d. Angsuran Pokok   

 
 Rp19.435.779.476,78  

   Rp19.446.959.280,85    

  Total Pengeluaran Umum      Rp32.427.224.562,30  
 Rp888.362.614,35  Rp30.565.812.204,27   Rp 964.473.778,98  

Total Biaya     Rp165.910.081.680  Rp544.755.682.923   Rp 117.903.131.378   Rp 599.608.548.097  

Total Biaya Produksi (TPC)      Rp710.665.764.603,54    Rp 717.511.679.474,98  

 

Tabel L.5. 30 Biaya Produksi Ketujuh dan Kedelapan 

TAHUN VII VIII 

KAPASITAS PRODUKSI 100% 100% 

BIAYA PRODUKSI (PRODUCT COST) Fixed Cost Variable Cost Fixed Cost Variable Cost 

A. Biaya Manufacturing (Manufacturing Cost)             

1. Biaya Manufacturing Langsung (DMC)             

a. Biaya Bahan Baku       

 

Rp537.459.381.681,87    

 Rp591.205.319.850,06  

b. Gaji Karyawan     

 Rp18.531.316.404,65  
 

 

Rp20.384.448.045,11  

 

c. 

Biaya Pemeliharaan dan Perbaikan (kenaikan 5% per 

tahun) 2% DFCI 

 Rp6.945.547.559,73  
 

 Rp7.292.824.937,72  
 

d.  Biaya Royalti dan Paten 0,5% TS   
 Rp2.537.960.216,10  

  
 Rp2.791.756.237,71  

e.  Biaya Laboratorium                        0,5% BB   
 Rp2.687.296.908,41  

  
 Rp2.956.026.599,25  

f.  Biaya pengemasan produk 2,0% BB   
 Rp10.749.187.633,64  

  
 Rp11.824.106.397,00  

TAHUN VII VIII 

KAPASITAS PRODUKSI 100% 100% 

BIAYA PRODUKSI (PRODUCT COST) Fixed Cost Variable Cost Fixed Cost Variable Cost 
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g.  Biaya sarana penunjang     

 Rp15.169.235,05   

Rp104.645.631.134,01   Rp16.686.158,56 

 Rp115.110.194.247,41  

h.  Biaya start up     
 Rp17.043.562.053,36  

 
 Rp18.747.918.258,69  

 

  
Total Biaya Manufacturing Langsung (DMC)     

 Rp42.535.595.252,79   

Rp658.079.457.574,02  

 Rp46.441.877.400,08   Rp723.887.403.331,43  

  Biaya Plant Overhead 20% (b+c)  Rp5.095.372.792,88  
  

 Rp5.535.454.596,57  
 

  Biaya Manufacturing Tetap (FMC)     

 

  

  

2. Depresiasi                         
 Rp41.515.159.533,88  

  
 Rp41.515.159.533,88  

 

3. 

Pajak Bumi dan Bangunan diperkirakan 0.1 % x (tanah 

+ bangunan),kenaikan 10 %  /th 0,1%   

 Rp74.706.923,17  

  

 Rp82.177.615,48  
 

a. Biaya asuransi (kenaikan 10 %) pertahun                             0,5% DFCI 
 Rp2.295.444.595,04  

  
 Rp2.524.989.054,55  

 

b. Total Biaya Manufacturing Tetap (FMC)      Rp43.885.311.052,09  
  

 Rp44.122.326.203,92  
 

B. Pengeluaran Umum (General Expenses)     

 

  

  

a. Biaya administrasi                      5% b 
 Rp926.565.820,23  

  
 Rp1.019.222.402,26  

 

b. Biaya distribusi dan penjualan 10% f 

 
 Rp1.074.918.763,36  

 
 Rp1.182.410.639,70  

c. Bunga Bank     
 Rp8.338.532.313,93  

 
 Rp6.394.954.366,25  

 

d. Angsuran Pokok      Rp19.435.779.476,78  
 

 Rp19.435.779.476,78  
 

  Total Pengeluaran Umum      Rp28.700.877.610,95   Rp1.074.918.763,36   Rp26.849.956.245,29   Rp1.182.410.639,70  

Total Biaya   Rp120.217.156.709 

  

Rp                   

659.154.376.337   

 Rp122.949.614.446 

Rp725.069.813.971 

Total Biaya Produksi (TPC)    Rp  779.371.533.046,09    Rp  848.019.428.416,98   
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Tabel L.5. 31 Biaya Produksi Kesembilan dan Kesepuluh 

TAHUN IX X 

KAPASITAS PRODUKSI 100% 100% 

BIAYA PRODUKSI (PRODUCT COST) Fixed Cost Variable Cost Fixed Cost Variable Cost 

A. Biaya Manufacturing (Manufacturing Cost)             

1. Biaya Manufacturing Langsung (DMC)             

a. Biaya Bahan Baku       
 Rp650.325.851.835,07  

  
 Rp715.358.437.018,57  

b. Gaji Karyawan     
 Rp22.422.892.849,62  

 
 Rp24.665.182.134,58  

 

c. 

Biaya Pemeliharaan dan Perbaikan (kenaikan 5% per 

tahun) 2% DFCI 

 Rp7.657.466.184,60  
 

 Rp8.040.339.493,83  
 

d.  Biaya Royalti dan Paten 0,5% TS 

 
 Rp3.070.931.861,48  

 
 Rp3.378.025.047,62  

e.  Biaya Laboratorium                        0,5% BB 

 
 Rp3.251.629.259,18  

 
 Rp3.576.792.185,09  

f.  Biaya pengemasan produk 2,0% BB 

 
 Rp13.006.517.036,70  

 
 Rp14.307.168.740,37  

g.  Biaya sarana penunjang     
 Rp18.354.774,41   Rp126.621.213.672,15   Rp20.190.251,85   Rp139.283.335.039,36  

h.  Biaya start up     
 Rp20.622.710.084,56  

 
 Rp22.684.981.093,02  

 

  Total Biaya Manufacturing Langsung (DMC)      Rp50.721.423.893,20   Rp796.276.143.664,57   Rp55.410.692.973,29   Rp875.903.758.031,03  

  Biaya Plant Overhead 20% (b+c)  Rp6.016.071.806,84  
  

 Rp6.541.104.325,68  
  

  Biaya Manufacturing Tetap (FMC)     

 

  

 

  

2. Depresiasi                         
 Rp44.480.401.455,33  

  
 Rp44.480.401.455,33  

  

3. 

Pajak Bumi dan Bangunan diperkirakan 0.1 % x (tanah 

+ bangunan),kenaikan 10 %  /th 0,1%   

 Rp90.395.377,03  

  

 Rp99.434.914,74  

  

a. Biaya asuransi (kenaikan 10 %) pertahun                             0,5% DFCI 
 Rp2.777.487.960,00  

  
 Rp3.055.236.756,00  

  

b. Total Biaya Manufacturing Tetap (FMC)      Rp47.348.284.792,37  
   Rp 47.635.073.126,08   

TAHUN IX X 

KAPASITAS PRODUKSI 100% 100% 

BIAYA PRODUKSI (PRODUCT COST) Fixed Cost Variable Cost Fixed Cost Variable Cost 

B. Pengeluaran Umum (General Expenses)             
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a. Biaya administrasi                      5% b 
 Rp1.121.144.642,48  

  
 Rp1.233.259.106,73  

  

b. Biaya distribusi dan penjualan 10% f 

 
 Rp1.300.651.703,67  

 
 Rp1.430.716.874,04  

c. Bunga Bank     
 Rp4.451.376.418,57  

 
 Rp2.507.798.470,89  

 

d. Angsuran Pokok      Rp19.435.779.476,78  
 

 Rp19.435.779.476,78  
 

  Total Pengeluaran Umum      Rp25.008.300.537,84   Rp1.300.651.703,67   Rp23.176.837.054,41   Rp1.430.716.874,04  

Total Biaya   Rp 129.094.081.030  Rp 797.576.795.368  Rp 132.763.707.479 Rp877.334.474.905 

Total Biaya Produksi (TPC)     Rp 926.670.876.398,49   Rp1.010.098.182.384,52   
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L5.14. Break Even Point 

Rumus Umum:  

    BEP =  

Dimana: 

FC = Total Fixed Cost 

 TS = Total Sales 

 VC = Total Variable Cost 

Tabel L.5. 32 Break Even Point 

Tahun 
Hasil Penjualan Produksi Total Total Pengeluaran BEP 

(Total Sales) Fixed Cost Variabel Cost (Total Cost) (%) 

1  Rp         581.104.972.800   Rp             141.209.079.877,17   Rp           299.808.651.982,14   Rp           441.017.731.859,31  50,20% 

2  Rp         719.117.403.840   Rp             141.980.739.809,56   Rp           371.013.206.827,90   Rp           512.993.946.637,46  40,79% 

3  Rp         878.921.271.360   Rp             142.444.154.383,16   Rp           453.460.586.122,99   Rp           595.904.740.506,15  33,48% 

4  Rp         966.813.398.496   Rp             143.752.584.729,67   Rp           498.806.644.735,28   Rp           642.559.229.464,95  30,72% 

5  Rp      1.063.494.738.346   Rp             165.910.081.680,08   Rp           548.687.309.208,81   Rp           714.597.390.888,89  32,23% 

6  Rp      1.169.844.212.180   Rp             117.891.752.741,45   Rp           603.556.040.129,69   Rp           721.447.792.871,14  20,82% 

7  Rp      1.286.828.633.398   Rp             120.217.156.708,70   Rp           663.911.644.142,66   Rp           784.128.800.851,36  19,30% 

8  Rp      1.415.511.496.738   Rp             122.949.614.445,85   Rp           730.302.808.556,93   Rp           853.252.423.002,78  17,94% 

9  Rp      1.557.062.646.412   Rp             129.094.081.030,25   Rp           803.333.089.412,62   Rp           932.427.170.442,88  17,13% 

10  Rp      1.712.768.911.053   Rp             132.763.707.479,46   Rp           883.666.398.353,88   Rp        1.016.430.105.833,34  16,01% 

 

 

( )
%100

VCTS
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

−
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Gambar L.5 2 Grafik BEP Tahun Pertama 
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L5.15. Laba Rugi dan Pajak 

Perhitungan laba rugi diperoleh berdasarkan selisih dari pendapatan penjualan bersih dengan total seluruh biaya yang harus dikeluarkan oleh 

perusahaan. 

Perolehan persentase pajak dihitung berdasarkan UU No.36 Tahun 2008 sebagai berikut : 

 Penghasilan Kena Pajak Tarif Pajak (%) 

1. 0 s/d Rp.50 juta 5 

2. Rp.50 juta s/d Rp.250 juta 15 

3. Rp.250 juta s/d Rp.500 juta 25 

4. > Rp. 500 juta 30 

Besarnya laba rugi dan pajak dari tahun pertama hingga tahun kesepuluh ditunjukkan pada Tabel L5.34 

Untuk menghitung jumlah nominal aliran masuk digunakan persamaan : Jumlah nominal aliran masuk = laba setelah pajak + Salvage Value 

 

Tabel L.5. 33 Laba, Rugi, dan Pajak 

Tahun 
Penjualan Biaya Produksi Keuntungan kotor Depresiasi Salvage Value 

Penghasilan kena 

pajak 
PPh (Rp) 

Keuntungan 

Bersih 

(Rp) (Rp) (Rp)       25% (Rp) 

1 581.104.972.800 438.869.448.936 142.235.523.864 91.487.984.492,17 651.830.978.113,97 50.747.539.372 12.686.884.843 38.060.654.529 

2 719.117.403.840 510.335.446.520 208.781.957.320 91.487.984.492,17 563.064.565.713,15 117.293.972.828 29.323.493.207 87.970.479.621 

3 878.921.271.360 592.655.462.584 286.265.808.776 91.487.984.492,17 474.298.153.312,33 194.777.824.283 48.694.456.071 146.083.368.213 

4 966.813.398.496 638.985.023.751 327.828.374.745 91.487.984.492,17 385.531.740.911,51 236.340.390.253 59.085.097.563 177.255.292.690 

5 1.063.494.738.346 710.665.764.604 352.828.973.742 91.487.984.492,17 296.765.328.510,69 261.340.989.250 65.335.247.312 196.005.741.937 
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6 1.169.844.212.180 717.123.003.957 452.721.208.223 44.480.401.455,33 254.546.404.146,71 408.240.806.768 102.060.201.692 306.180.605.076 

7 1.286.828.633.398 779.371.533.046 507.457.100.352 44.480.401.455,33 212.787.574.782,72 462.976.698.897 115.744.174.724 347.232.524.173 

8 1.415.511.496.738 848.019.428.417 567.492.068.321 44.480.401.455,33 171.028.745.418,74 523.011.666.866 130.752.916.716 392.258.750.149 

9 1.557.062.646.412 926.670.876.398 630.391.770.013 44.480.401.455,33 129.269.916.054,76 585.911.368.558 146.477.842.139 439.433.526.418 

10 1.712.768.911.053 1.010.098.182.385 702.670.728.668 44.480.401.455,33 87.511.086.690,78 658.190.327.213 164.547.581.803 493.642.745.410 
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L5.16. Minimum Payback Period (MPP) 

Net Cash Flow at present value (NCF@PV) yang diperoleh berdasarkan Tabel L5.35 digunakan untuk menghitung jangka waktu 

minimum yang diperlukan untuk pengembalian investasi modal. 

Disconto Factor = 
1

(1+i)
tahun NCF@PV = NCF Nominal x Disc.Factor  

Tabel L.5. 34 Kalkulasi Net Cash Flow at Present Value 

Tahun NCF Nominal 
Suku Bunga 

Disc.Factor NCF PV Akumulasi 
i 

0 -Rp                525.877.898.408,02  0,10 1,00 -Rp           525.877.898.408,02  -Rp         525.877.898.408,02  

1  Rp                  36.449.442.336,39  0,10 0,91  Rp             33.135.856.669,45  -Rp         492.742.041.738,57  

2  Rp                  85.976.604.532,78  0,10 0,83  Rp             71.055.045.068,41  -Rp         421.686.996.670,16  

3  Rp                143.646.409.771,26  0,10 0,75  Rp           107.923.673.757,52  -Rp         313.763.322.912,64  

4  Rp                174.574.638.404,16  0,10 0,68  Rp           119.236.826.995,53  -Rp         194.526.495.917,11  

5  Rp                193.057.022.223,40  0,10 0,62  Rp           119.873.221.664,82  -Rp           74.653.274.252,29  

6  Rp                302.937.013.390,27  0,10 0,56  Rp           171.000.046.507,16   Rp           96.346.772.254,87  

7  Rp                343.664.573.318,61  0,10 0,51  Rp           176.354.265.746,74   Rp         272.701.038.001,60  

8  Rp                388.334.004.209,91  0,10 0,47  Rp           181.160.678.950,32   Rp         453.861.716.951,92  

9  Rp                435.116.305.885,19  0,10 0,42  Rp           184.531.789.040,94   Rp         638.393.505.992,87  

10  Rp                488.893.802.823,23  0,10 0,39  Rp           188.489.724.922,18   Rp         826.883.230.915,04  
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Berdasarkan Tabel L5.37, maka untuk menghitung jangka waktu minimum yang dibutuhkan untuk pengembalian modal investasi. Hal 

tersebut terjadi dimana nilai akumulasi diperoleh bernilai nol (0). Untuk menghitung jangka waktu minimum yang dibtuuhkan pabrik 

digunakan metode interpolasi, yaitu : 

MPP = n + 
(a-b)

(c-b) x 1 tahun
 

Keterangan : 

n : tahun terakhir jumlah arus kas belum menutup investasi mula-mula 

a : jumlah investasi mula-mula 

b : jumlah kumulatif arus kas pada tahun ke-n 
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c : jumlah kumulatid arus kas pada tahun ke n+1 

Maka, MPP dapat diperoleh sebagai berikut : 

MPP = 6 + 
(0-(-Rp 74.653.274.252,29 )

(Rp           Rp96.346.772.254,87   -(-Rp 74.653.274.252,29 ) x 1 tahun
 

= 5,44 Tahun 

= 5 tahun 1 bulan 14 hari 

L5.17. Internal Rate of Return 

Internal Rate of Return (IRR) adalah tingkat suku bunga pinjaman (rate of interest) 

dalam persen pada Net Cash Flow Present Value (NCFPV) = 0. 

Tabel L.5. 35 Kalkulasi Net Cash Flow at Present Value Setelah Goalseek 

Tahun Net Cash Flow Bunga % Present Value 
(Rp) 1/(1+I)^n 

0 -525.877.898.408 1,000 -525.877.898.408 

1 36.449.442.336 0,775 28.309.603.686 

2 85.976.604.533 0,600 51.864.010.013 

3 143.646.409.771 0,465 67.301.304.191 

4 174.574.638.404 0,360 63.526.182.354 

5 193.057.022.223 0,279 54.563.234.887 

6 302.937.013.390 0,216 66.498.178.302 

7 343.664.573.319 0,167 58.591.561.889 

8 388.334.004.210 0,129 51.421.960.739 

9 435.116.305.885 0,100 44.749.838.431 

10 488.893.802.823 0,078 39.052.023.917 

Total 0 
 

Berdasarkan Tabel L5.35, diperoleh nilai IRR berada pada 28,75% dengan 

menggunakan metode Goalseek dengan mengubah jumlah nilai NCFPV menjadi 0. Nilai IRR 

pendirian pabrik ini lebih besar dari suku bunga pinjaman yang ditawarkan oleh Bank BNI yang 

menjadi referensi pada pendirian pabrik ini (10%). 
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L5.18. Kelayakan Proyek 

Tabel L.5. 36 kelayakan Proyek 

Tahun 
Net Cash Flow Nominal Bunga  10 % 

Net Cash Flow Present 

Value 

  (Rp) 1/(1+I)^n   

0 -525.877.898.408 1,00 -525.877.898.408,02  

1 36.449.442.336 0,91  33.135.856.669,45  

2 85.976.604.533 0,83  71.055.045.068,41  

3 143.646.409.771 0,75  107.923.673.757,52  

4 174.574.638.404 0,68  119.236.826.995,53  

5 193.057.022.223 0,62  119.873.221.664,82  

6 302.937.013.390 0,56  171.000.046.507,16  

7 343.664.573.319 0,51  176.354.265.746,74  

8 388.334.004.210 0,47  181.160.678.950,32  

9 435.116.305.885 0,42  184.531.789.040,94  

10 488.893.802.823 0,39  188.489.724.922,18  

Total      826.883.230.915  

 

Dengan pertimbangan analisa ekonomi ini, maka pabrik ini dikatakan LAYAK karena : 

1) MPP diperoleh pada 5,44 tahun, sehingga investasi kembali sebelum umur 

pabrik yaitu 10 tahun 

2) IRR sebesar 28,75% > suku bunga yang diambil sebesar 10% 

3) NCFPV pada bunga bank 10% bernilai positif 

 

 

 


