LAMPIRAN 1

DATA

L1.1 Spesifikasi Bahan Baku dan Produk

Pada pabrik maltodextrin menggunakan bahan baku yaitu onggok. Berikut

spesifikasi dari onggok.

Tabel L1. 1 Spesifikasi Bahan Baku Onggok

Spesifikasi Keterangan

Pati 60,60%,

Serat 14,54%

Abu 7,8%

Air 14 %

Protein 3.06%

pH 57-6

Densitas pada 25 °C

Penanganan dan penyimpanan

Efek pada air Dapat mengakibatkan kerusakan
ekosistem  perairan dan akan
menimbulkan racum dalam air.

Toxicity Kandungan sianida dibawah 50 ppm.

Carcinogenety

Tidak diketahui
karsinogenik

ada efek

Maltodextrin sebagai produk yang dihasilkan, berikut adalah spesifikasinya :

Tabel L1. 2 Spesifikasi Produk Maltodextrin

Spesifikasi Keterangan
Kemurnian (%v) 95%
Titik didih pada 1 atm 240 °C (ChemSrc.com)

Densitas pada 25 °C

1419 kg/m?®




Penanganan dan penyimpanan | e Maltodextrin harus ditangani ditempat
yang berventilasi baik lingkungan dan
pembentukan debu yang berlebihan.

e Pelindung mata dianjurkan.

¢ Disimpan dalam wadah tertutup.

e Larutan  maltodextrin  memerlukan
penambahan pengawet antimikroba.

e Maltodextrin stabil sekiranya selama 1
tahun apabila  tersimpan pada
temperature ( <308 °C) dan kelembaban
relative kurang dari 50%.

Efek pada air Maltodextrin dapat mempengaruhi pH
perairan  sehingga dapat mengancam

kehidupan akuatik.

Toxicity e Logam berat maksimal 5 ppm.
Carcinogenety Tidak diketahui ada efek karsinogenik
pH 6.5-7

Dextrose Equivalen (DE) 10-15

Warna Putih hingga kuning tua

Berikut spesifikasi dari bahan penunjang dalam melancarkan proses produksi

dari maltodextrin :

Tabel L1. 3 Spesifikasi Bahan Penunjang Enzim Alpha-Amilase

Spesifikasi Keterangan
Kemurnian (%v) CTE GLOBAL,INC (10-20 %)
Suhu optimum 90 °C ( Liquifaction)

Densitas pada 25 °C 1,04 kg/liter

Penanganan dan penyimpanan e Hindari pembentukan debu dan aerosol.
Pastikan ventilasi yang memadai sudah
tersedia enzim cair bebas dari debu. Jika
tidak dilakukan penanganan secara tepat
maka akan terjadi pembentukan debu dan
aerosol.




Tetap tertutup rapat ditempat yang kering
dan sejuk. Temperature 0 — 25 °C.

Dalam  kemasan  utuh-kering  dan
terlindung dari sinar matahari. Produk
telah diformulasikan untuk stabilitas
optimal.

Penyimpanan yang diperpanjang atau
kondisi buruk seperti temperature yang
lebih tinggi atau kelembaban yang tinggi
dapat menyebabkan persyaratan dosis
yang lebih tinggi.

Efek pada air

Berdampak pada sistem pada ekosistem

perairan jika dibuang kedalam air yang

menyebabkan akan mempengaruhi pH air

dan air jadi bersifat beracun karena adanya

bakteri yang terkontaminasi oleh air.

Toxicity

Menghirup debu atau aerosol enzim
secara berulang akibat penanganan yang
tidak tepat dapat  menyebabkan
sensitisasi dan dapat menyebabkan reaksi
alergi tipe 1 pada individua yang
tersensitisasi.

Iritasi kulit ringan.

Iritasi mata ringan.

Tertelan dapat menimbulkan iritasi
gastroinstetinal,mual,muntah dan diare.

Carcinogenety

Tidak diketahui ada efek karsinogenik.

pH stabil 6,0-7,0
pH optimum 6,0 - 6,5
pH inaktivasi 50
warna Coklat

Unsur pendukung

Ca?* digunakan untuk aktivasi

viscositas

1cP

Spesific grafity

1,15-1,25




Tabel L1. 4 Spesifikasi Bahan Penunjang HCI

Spesifikasi Keterangan
Kemurnian (%v) Pro Analis (37%)

Titik didih pada 1 atm 50,5 °C

Densitas pada 25 °C 1190 kg/m?3

Penanganan dan penyimpanan e Asam Klorida disimpan pada wadah yangtidak
mengandung logam dan tertutup rapat.

e Diletakan di tempat sejuk, kering danmemiliki
ventilasi yang baik.

e Hindari kontak langsung dengan kulit, mata
dan hindari untuk menghirup uap nya.

e Memakai pakaian pelindung, masker, sarung
tangan dan kaca mata pelindung.

Efek pada air Asam klorida dapat mempengaruhi keasaman dalam
air karena pH nya yang rendah, sehingga

menyebabkan efek berbahaya bagi organisme
akuatik

Toxicity e Menyebabkan iritasi pada kulit

e Iritasi mata yang serius

e Berbahaya jika tertelan

o lIritasi pada sistem pernapasan

Carcinogenety Tidak diketahui ada efek karsinogenik

Tabel L1. 5 Spesifikasi Bahan Penunjang NaOH

Spesifikasi Keterangan
Kemurnian (%v) LabChem (100%)

Titik didih pada 1 atm 1388 °C

Densitas pada 25 °C 2130 kg/m?®

Penanganan dan penyimpanan e Jauhkan zat bebas dari kontaminasi.
e Dilarang buang NaOH dalam saluran
pembuangan.

e Hindari kontak langsung zat dengan air.




e Memakai pakaian pelindung, masker, sarung
tangan dan kaca mata pelindung.

Efek pada air Sodium hidroksida memiliki pH yang tinggi, apabila
berefek pada air maka akan mencemari perairan dan
dapat menyebabkan kematian pada organisme
akuatik

Toxicity e Menyebabkan iritasi pada kulit
e Korosi pada jaringan mata
e Berbahaya  jika  tertelan  dapat

menyebabkan penyakit kronis pada
tenggorokan.
e Iritasi pada sistem pernapasan
Carcinogenety Tidak diketahui ada efek karsinogenik
Tabel L1. 6 Spesifikasi Bahan Penunjang CaCl:

Spesifikasi Keterangan

Kemurnian (%v) LabChem (100%)

Titik didih pada 1 atm 772 °C

Densitas pada 25 °C 2,15 g/cm®

Penanganan dan penyimpanan e Cuci bersih setelah penggunaan.

e Gunakan ventilasi yang memadai.
e Menggunakan safety seperti

jaslab,sepatu,kacamata lab dan masker.

e Selalu menggunakan air dingin saat melarutkan
kalsium klorida.

e Simpan dalam keadaan tertutup pada suhu

kamar.

e Lindungi dari panas dan inkompetibel

Efek pada air

e  Apabila berefek pada air maka akan mencemari
perairan dan dapat menyebabkan gangguan pada

ekosistem akuatik.

e Bersifat Higroskopis (menyerap kelembaban

dari udara).




Toxicity Mungkin berbahaya jika tertelan. Dapat
menyebabkan pernapasan dan pencernaan
yang parah iritasi saluran dengan
kemungkinan luka bakar. Dapat
menyebabkan iritasi mata dan kulit yang
parah dengan kemungkinan

luka bakar. Dapat menyebabkan gangguan
jantung.

Carcinogenety Tidak diketahui ada efek karsinogenik.

L1.2 Sumber Literatur

Pada prarancangan pabrik maltodextrin ini menggunakan patent ini sebagai

acuan untuk proses pembuatan maltodextrin.
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LAMPIRAN 2

NERACA MASSA DAN ENERGI

L2.1 Informasi Umum

L2.1.1 Basis Perhitungan

Basis kapasitas . Bahan baku
Kapasitas pabrik :1.700 ton/tahun
Sifat operasional : Semi Kontinyu

Operasional pabrik

Jumlah hari . 330 hari/tahun
Jumlah jam 24 jam/hari
Durasi 1 batch . 3 jam/batch
Kapasitas proses produksi : ton 1000 k 1tahun 1 hari
i i i 1700 x tahun * ton : X 330 hari x 24 jam
Basis massa bahan baku . 454,51 kg
Produk yang dihasilkan . 214,64 kg Maltodextrin

L2.1.2 Komposisi massa bahan baku dan produk

Tabel L2. 1 Komposisi Massa Bahan Baku

Komponen % Massa
(C6H1005)1000 60,6
H20 14
(CsH100s)n 14,54
R-CH(NH). 3,06
Fly Ash 7,8

Tabel L2. 2 Komposisi Massa Produk

Komponen % Massa

Dextrin 95
Maltodextrin 97




L2.1.3 Properti Bahan

Tabel L2. 3 Berat Molekul Bahan pada Proses Produksi Maltodextrin

No. Komponen MR (kg/kmol)

1. (C6H1005)1000 162000
2. Serat 60
3. H.O 18
4, Abu 60
5. Protein 169
6. CaCl, 111
7. NaOH 40
8. HCI 36,5
9. Alpha-amilase 53000
10  NacCl 58,5
11 Dextrin 1620
12 Maltodextrin 162

Tabel L2. 4 Panas Spesifik Bahan pada Proses Produksi Maltodextrin

Cp=fA+BT+CT2+DT3dt( KJ )
Komponen kmol.k

A B C D
Onggok 233.336
CaCl2 75.656
H20 92.053 -0.039953 -0.00021103 | 5.3469E-07
NaOH
HCI 73.993 -0.12946 -0.00007898 | 2.6409E-06
Alpha-amilase 1.818
Dextrin 0.291179644
Maltodextrin 106.032 0.94243 -0.0016484 | 1.1669E-06




Menghitung perubahan entalpi dengan menggunakan kapasitas panas dapat
dilakukan berdasarkan persamaan berikut:
H =nX H*

_ T

H SN ) per Cp AT
Cp untuk fasa cair
Cp =A+BT +CT?+DT?
JCp AT = A (T-Tr) + 2 (TATr2) + 2 (T3Tr) + £ (T-Tr%)

Cp untuk fasa gas
Cp =A+BT+CT?+DT®+ET*

[Cp AT = A (T-T0) + 5 (TETP) # £ (TTF) # 2 (TATH) + 2 (T5-Tr)

Keterangan :

AH = Panas yang dibawa bahan (Kj)

N = Mol bahan (kmol)

T = Temperatur bahan (K)

Tr = Temperatur referensi 25 °C

Cp = Kapasitas panas bahan (Kj/kmol,K)
AB,C,D = Koefisien regresi (Kj/kmol,K)

Sumber: (Yaws, 1999)

L2.2 Reaktor Liquifikasi (RL-01)

L2.2.1 Diagram Alir Reaktor

—_— RL-01 —

Gambar L2. 1 Skema Reaktor Liquifikasi

L2.2.2 Neraca Mol Reaksi
Reaksi Hidrolisa Pati

Parameter Reaksi



Reaktan pembatas Pati (CsH1205)1000
Konversi

Rasio reaktan

Rasio mol Pati/Dextrin = 1

95% terhadap reaktan pembatas pada 95°C

kmol/jam (C6H1005)1000 - 100(C6H1005)10
Awal 0.00017 -
Reaksi 0.0012 0.0012
Sisa 0.00048 0.0012

L2.2.3 Neraca Massa Reaktor Liquifikasi

Tabel L2. 5 Ringkasan Neraca Massa Reaksi Hidrolisa Pati

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

Komponen

Aliran 5 Aliran 6 Aliran 7
Pati 275,42 - 6,33
H20 873,70 - 873,70
Abu 35,45 - 35,45
Serat 66,08 - 66,08
Protein 13,90 - 13,90
CaCl» 0,48 - 0,48
a-amilase - 0,15 0,15
Dextrin - - 269,09
Total 1265,22 1265,22

L2.2.4 Neraca Energi Reaktor

Temperatur aliran masuk = 60 °C
Temperatur aliran keluar = 95 °C
Pati Bereaksi : 0,0016

Dextrin Terbentuk : 100 x 0,0016 = 0.16

AH, = Mol bereaksi x Cp pati = 0,0016 x 293,55 KJ/Kmol.K =0,48 KJ

AHp= 10,16 x 21378,05 KJ/Kmol.K = 3525,58 KJ

Diketahui :



AHEe Produk = -2494820 KJ/Kmol.K
AHe Reaktan = -725566 KJ/Kmol.K
AHR 298 = AHF Produk - AHF Reaktan
= (-2494820 KJ/Kmol.K x 0,0016) — ( -725566 KJ/Kmol.K x 0,16)

=-410239.57 KJ/Kmol.K

AHris = AHr+ (AHp - AH;) = -410239.57 KJ/Kmol.K+ (3525,58-0,48) KJ

=-406714,47 KJ

Tabel L2. 6 Entalpi Panas Reaktor Liquifikasi

Kompone Masuk Keluar
n n H* H n H* H
Pati 0,0017 203,55 0,499 0,000039 293,55 0.0115
H,O 48,53 5279,18 23,13 48,53 5279.18 256%48’3
Serat 1,10 108,43 113’4 1,10 10843 11943
Protein 0,59 108,43 8,92 0,59 108,43 8,92
Abu 0,08 108,43 64,07 0,08 108,43 64,07
318,3

CaCl; 0,0043 72646,10 1 0,0043 72646,10 318,31
a-amilase 0,000030 28270,20 0,84  0,000030 28270,20 0,083

Dextrin - - - 0,16 21378.05 3551,02
Total Entalpi Masuk 534,3 Total Entalpi Keluar (Host 260310,2
(Hin) 7 ) 2

Kalkulasi Neraca Energi Reaktor Liquifikasi

Tujuan:  untuk  menentukan apakah  reaktor membutuhkan  sistem

pemanas/pendingin

Hin + QPendingin = Hout + AHReaksi

534,37 + Qpendingin = 260310,22 + 406714,47
QPendingin = -666490,32 kJ/h
Tanda negatif pada nilai Q menunjukkan bahwa, untuk menjaga temperatur

keluaran reaktor tetap di nilai 90 °C maka Reaktor R-101 harus dilengkapi dengan
sistem pendingin yang membuang panas dari reaktor sebesar 666490,32 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 Mixing Tank (MX-01)

Mixing tank berfungsi untuk mencampurkan onggok dengan air beserta

dengan CaCl, pada pegoperasian di temperature 60 °C dan 1 atm.

L2.3.1 Diagram Alir Proses Pencampuran

MX-01

L2.3.2 Neraca Massa Mixing Tank

Tabel L2. 7 Ringkasan Neraca Massa Mixing Tank

Gambar L2. 2 Skema Mixer

Masuk (kg/jam) Keluar
Komponen (kg/jam)
Aliran 4 Aliran 2 Aliran 3 Aliran 5
Pati 275,42 - - 275,42
Serat 873,70 - - 873,70
Abu 35,45 - - 35,45
Protein 66,08 - - 66,08
H20 13,90 801,079 - 13,90
CaCl; - - 0,48 0,48
Total 1265,065 1265,065

L2.3.3 Neraca Energi Mixing Tank T-101

proses di mixing tank tidak melibatkan perubahan entalpi akibat panas
pelarutan, yang terjadi hanya proses pencampuran tanpa ada perubahan entalpi

sehingga tidak perlu dilakukan kalkulasi neraca energi.



Temperatur aliran masuk = 60 °C

L2.4 Reaktor Sakarafikasi (RS-01)

L2.4.1 Diagram Alir Proses Reaktor

—_— RS-01

L2.4.2 Neraca Mol Reaksi

Reaksi Hidrolisa Enzim

Parameter Reaksi

Reaktan pembatas
Konversi

Rasio reaktan

Dextrin (CsH120s)10
97% terhadap reaktan pembatas pada 95°C

Rasio mol Dextrin/Maltodextrin = 1

kmol/jam (C6H1005)10 + HO — 10(C6H1005)
Awal 0.121 48.615
Reaksi 0115 1.155 1.155
Sisa 0.006 47.460 1.155

Reaksi Garam
Parameter Reaksi

Reaktan pembatas
Konversi

Rasio reaktan

kmol/jam HCI
Awal 0.0042

HCI
. terbentuk terhadap reaktan pembatas pada 95°C
Rasio mol HCI/NaCl =1

+ NaOH — NaCl H>0O
0.0046 -



Reaksi 0.0040 0.00401 0.00401

0.00401

Sisa 0,00284 0.00065 0.00401

L2.4.3 Neraca Massa Reaktor Sakarafikasi

Tabel L2. 8 Ringkasan Neraca Massa Kolom Distilasi

0.00401

Komponen | | Masuk (kg/j-am) | Keluar (kg/jam)
Aliran 7 Aliran 8 Aliran 9 Aliran 10 Aliran 11
Pati - - - 78.358
H20 873.709 - 1.372 - 854.28
Abu 35.451 - - - 35.451
Serat 66.084 - - - 66.084
Protein 13.907 - - - 13.907
CaCl: 0.486 - - - 0.486
HCI - - - 0,154 0,154
NaOH - - - 0,186 0,186
a-amilase 0.156 0.303 - - 0.46
Dextrin 197.06 - - - 197.06
NaCl - - - - 0,234
Maltodextrin - - - - 208,16
Total 1267,23 1267,23
L2.4.4 Neraca Energi Reaktor Sakarafikasi
Temperatur aliran masuk = 60 °C
Temperatur aliran keluar = 95 °C
Tabel L2. 9 Panas Reaksi di Reaktor Sakarafikasi
Reaktan Produk
nterpakai  AHg* AH¢  ndihasilkan  AH¢* AHs
(kmol/h) (kJ/kmol) (kJ/h)  (kmol/h)  (kd/kmol)  (kJ/h)
Pati 0,000039 293,55 0.000006  0,000039 293,55  0.000006
H>O 48,53 2634,56 124329 47,46 2634,56 124329
Serat 1,10 293,55 119,24 1,10 293,55 119,24
Abu 0,59 293,55 63,97 0,59 293,55 63,97




Protein 0,08 293,55 8,67 0,08 293,55 8,67
CaCl, 0,0043 7225141 312,37 0,0043 72251,41 312,37
HCI 0,0042 1018,12 4.27 0,0042 1018,12 4.27
NaOH 0,0046 513,17 23.60 0,0046 513,17 23.60

a-amilase  0,000030 28270,2 0.0848 0,000085  28270,2 0.24
Dextrin 0,12 10349,86 1241,98 0,006 10349,86 62,09
NaCl } - - 0,000065 1018,125 0,006617
Maltodextrin B} - - 1,28 8605,58 11015.14
AHs reaktan 14207 AH; produk 25222
AHRg (kJ/h) 11015
Q reaksi (kJ/h) 11015
Tabel L2. 10 Entalpi Aliran Masuk dan Keluar Reaktor Sakarafikasi
Masuk Keluar
Komponen
n H* H n H* H
Pati 0000039 20355 0% ooo0030 20355 0%
H-0 48,53 263456 124329 47,46 263456 124329
Serat 1,10 293,55 119,24 1,10 293,55 119,24
Abu 0,59 293,55 63,97 0,59 293,55 63,97
Protein 0,08 293,55 8,67 0,08 293,55 8,67
CaCl, 0,0043 72251,41 312,37 0,0043 72251,41 312,37
HCI 0,0042 1018,12 4.27 0,0042 1018,12 4.27
NaOH 0,0046 513,17 23.60 0,0046 513,17 23.60
a-amilase 0,000030 28270,2 0.0848 0,000085 28270,2 0.24
Dextrin 0,12 10349,86 1241,98 0,006 10349,86 62,09
NaCl - - - 0,000065  1018,125 0'0(;661
rI\]/Ialtodextrl i i ) 1.28 8605,58 110:5.1
Total Entalpi Masuk 14207 Total Entalpi Keluar (Hou 25222

(Hin)

0




L2.5 Ultrafiltrasi Membran (UF-01)

L2.5.1 Diagram Alir Proses Ultrafiltrasi

14
D

UF-01

16

Gambar L2. 3 Skema Ultrafiltrasi

L2.5.2 Spesifikasi Proses Ultrafiltrasi

Filtat : Protein, Dextrin,Alpha amilase. Maltodextrin, CaClz,H.O

Permeat :,HCI,NaOH,H>0, NaCl.

Recovery Senyawa yang difiltrasi : 50% dari total massa

L2.5.3 Neraca Massa Ultrafiltrasi

Tabel L2. 11 Ringkasan Neraca Massa Kolom Absorpsi

Masuk (kg/jam) Keluar (kg/jam)
Komponen
Aliran 14 Aliran 15 Aliran 16

Protein 13,21 13,21 -

H.0 726.138 363,069 363,069
CaCl; 0.486 0.486 -
Dextrin 197.06 197.06 -
NaCl 0,234 - 0,234

HCI 0,154 0,023 0,13
NaOH 0,186 0,027 0,15

Maltodextrin 208,16 208,16 -

Total 958,74 958,74

L2.5.4 Neraca Energi Ultrafiltrasi

Proses di Ultrafiltrasi membrane tidak melibatkan perubahan entalpi, yang

terjadi hanya proses penyaringan padatan dari cairan tanpa ada perubahan entalpi.



L2.6 Cation Exchange (CE-01)

Cation Exchange digunakan untuk mengeleminasikan kandungan ion yang
meliputi CaCly, Protein,dan NaOH.

L2.6.1 Spesifikasi Proses Cation Exchange

Jenis Resin : sulfonat phenolic
Tertinggal di ion exchange: CaCly, Protein.

L2.6.2 Neraca Massa Cation Exchange

Reaksi yang terjadi :

2RH + CaCl2 > R2Ca + 2HCI

e CaCl, Bereaksi = Yassa Callz
BM CacCl2
= 0,119 kmol/jam
e HCI yang terbentuk =2 x CaCl2 bereaksi x BM HCl
= 8,68 kg/jam
e Massa HCl yang terbentuk = HCl mula mula + HCl yang terbentuk
= 8,71 kg/jam
e Ca?*yang tertinggal = CaCl; yang beraksi + BM Ca?*
= 4,76 kg/jam
e H* dariresin =2 x CaCl2 yang bereaksi x BM H*
= 0,238 kg/jam
e NaOH yang beraksi = %

=0,00069 kmol/jam

e Na+ yang tertinggal =NaOH yang bereaksi + BM NA*
= 0,016 kg/jam

Tabel L2. 12 Ringkasan Neraca Massa Cation Exchange

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




Aliran 15 Tertinggal Tertinggal di Bed Aliran 17
H20 726.138 - - 726.138
CaCl; 0.486 - 0.486 -
Dextrin 197.06 - - 197.06
Protein 13,21 - 13,21 -
Maltodextrin 208,16 - - 208,16
NaOH 0,186 - 0.376651875 -
HCI 0,154 - - 79,71
Resin H* - 0,238 - -
Na* - - 0,016 -
Ca* - - 4,76 -
Total 594,79

L2.6.3 Neraca Energi Cation Exchange

Proses di cation exchange tidak melibatkan perubahan entalpi, yang terjadi

hanya proses eliminasi ion dan mineral dari produk yang dihasilkan dari proses

sakarafikasi melalui fermentor tanpa ada perubahan entalpi.

L2.7 Anion Exchange (AE-01)

Proses anion exchange digunakan untuk eliminasi ion negative dengan

menggunakan resin basa kuat sehingga dapat menghilangkan kadar HCI yang masih

terkandung dalam produk Maltodextrin.

L2.7.1 Spesifikasi Proses Anion Exhange

Jenis Resin : Basa kuat (NaOH)

Tertinggal di ion exchange: HCI

L2.7.3 Neraca Massa Anion Exchange

Reaksi yang terjadi :




RNR3OH + HCI

e HCI Bereaksi

e H>0 yang terbentuk

e ClI yang tertinggal

e OH dari resin

e Jumlah H2O total
= 402,37 kg/jam

_ Massa HCl
BM HCl

RNR3CI + H20

= 2,18 kmol/jam

= HCl bereaksi x BM H20

= 39,31 kg/jam

= HCl yang beraksi + BM CI

=77,52 kg/jam

= HCl yang bereaksi x BM OH"
= 37,18 kg/jam

= H>0 mula-mula + H20 yang terbentuk

Tabel L2. 13 Ringkasan Neraca Massa Anion Exchange

Masuk (kg/jam) Keluar (kg/jam)
Komponen Aliran 17 | Tertinggal | Tertinggal di Aliran 18
Bed

H20 726.138 - - 402,37

Dextrin 197.06 - - 197.06

Maltodextrin 208,16 - - 208,16
HCI 79,71 - - -
Resin OH" - 37,18 - -
CI - - 77,52 -

Total 697,77 697,77

L2.7.4 Neraca Energi Anion Exchange

Proses di anion exchange tidak melibatkan perubahan entalpi, yang terjadi

hanya proses eliminasi ion dan mineral dari produk yang dihasilkan dari proses

sakarafikasi melalui fermentor tanpa ada perubahan entalpi.




L2.8 Rotary Drum Vakum Filter (RF-01)

L2.8.1 Diagram Alir Proses Filtrasi

12 14
T RF-01 >

Gambar L2. 4 Skema Rotary Drum Vakum Filter

L2.8.2 Spesifikasi Proses Filtrasi

Cake : Sisa ampas onggok
Filtrat : Maltodextrin,HCI,NaOH,H»0,CaCl,,Pati,Abu,Protein,Serat
Recovery Senyawa yang difiltrasi : 95% dari total massa

L2.8.3 Neraca Massa Proses Filtrasi

Tabel L2. 14 Ringkasan Neraca Massa Unit Filtrasi

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

Komponen
Aliran 12 Aliran 13 Aliran 14

Pati 78.358 78.358
Serat 66.084 66.084
Abu 35.451 35.451
H20 854.28 128.142 726.138
Protein 13.907 0,69 13,21
CaCl, 0.486 - 0.486
HCI 0,154 - 0,154
NaOH 0,186 - 0,186
a-amilase 0.46 0.46
Dextrin 197.06 - 197.06
NaCl 0,234 - 0,234
Maltodextrin 208,16 - 208,16

Total 1267,23 1267,23




L2.8.4 Neraca Energi Proses Filtrasi
Proses di rotary drum filter tidak melibatkan perubahan entalpi, yang terjadi

hanya proses penyaringan padatan dari cairan tanpa ada perubahan entalpi.

L2.9 Spray Dryer (SD-01)

L2.9.1 Diagram Alir Proses Pengeringan

25

24 26
sD-01

Gambar L2. 5 Skema Spray Dryer

L2.9.2 Spesifikasi Proses Pengeringan

Kadar air awal padatan: 50%
Kadar air akhir padatan: 0.1%
Metode pengeringan : Langsung (menggunakan udara pengering).

L2.9.2 Neraca Massa Pengeringan

Tabel L2. 15 Ringkasan Neraca Massa Unit Pengeringan

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

Komponen

Aliran 24 Aliran 25 Terbuang Aliran 25
Maltodextrin 207,39 - - 207,39
Dextrin 9,82 - - 9,82
H20 235,45 - 234,98 0,47
(07) - 357,95 - 357,95
N2 - 95,15 - 95,15
Total 906,2 906,2




L2.9.3 Neraca Energi Pengeringan

Udara yang diumpankan ke unit pengering adalah bagian dari utilitas.
Namun karena untuk menyelesaikan kalkulasi neraca energi unit pengering
dibutuhkan massa udara, maka hitungan udara utilitas diintegrasikan pada bagian

neraca energi unit spray dryer.

Tujuan: menghitung massa udara yang dibutuhkan untuk menghilangkan air

dari padatan, yang jumlahnya telah dihitung pada bagian neraca massa.

Kondisi operasi

Suhu umpan masuk =60°C
Suhu operasi =300°C
Suhu referensi (T ref) =25°C

Tabel L2. 16 Panas Reaksi di Spray Dryer

Reaktan Produk
. AH; AHr* AHs
Komponen n (kmol/h) AH¢#* (kJ/kmol) (ka/h) n (kmol/h) (ka/kmol) (k/h)
H20(1) 3,39 2634,56 344615 0,026 2634,56 68,49
Nitrogen 3.39 282,396 957,3 339 282,396 957,3
Oksigen 1118 200739 ooss a4 1118 201,739 225544
Dextrin 0,00607 10349,86 62,71 0,00607 10349,86 62,71
Maltodextrin 1,280 1018,125 1303 1,280 1018,125 1303
AHjs reaktan 39039,95 AHs produk  4646,94
AHRr (kJ/h) -34,393
Q reaksi (kJ/h) 34,393

Tabel L2. 17 Entalpi Aliran Masuk dan Keluar Spray Dryer

Komponen Masuk Keluar
H* H n H* H
HzO(I) 3,39 2634,56 34461.5 0,026 2634,56 68,49
Nitrogen 3,39 282,396 957,3 3,39 282,396 957,3

Oksigen 11,18 201,739  2255,44 11,18 201,739  2255,44
Dextrin 0,00607 10349,86 62,71 0,00607 10349,86 62,71



Maltodextri
n 1,280 1018,125 1303 1,280 1018,125 1303

Total Entalpi
Masuk (Hin)

Total Entalpi Kel

39039,95
uar (Hout)

4646,94

L2.10 Evaporator (EV-01, EV-02,EV-03)

Pada proses pembentukan maltodextrin. unit Evaporator berfungsi untuk
memekatkan konsentrasi dari reaksi dalam reaktor sakarfikasi yang sudah
dilakukan pemurniann dengan cara menguapkan sebagian air yang masih
terkandung didalam produk. Hal ini dimaksud untuk mempermudah kerja unit
Dryer. Jenis Evaporator yang dipilih adalah Triple-Effect Evaporator. Pada
Evaporator Effect 1 memekatkan Concentrated 4% menjadi 10% dengan pemanas
yang digunakan adalah uap air saturasi bertekanan rendah. Pada Evaporator Effect
2 memekatkan Concentrated 10% menjadi 17%, dan untuk effect 3 memekatkan

konsentrasi 17% menjadi 25%

L2.10.1 Spesifikasi Proses Evaporasi

Konfigurasi evaporator: Tripple Effect
Konsentrasi umpan: 75%
Konsentrasi produk pekat: 50 %

L2.10.2 Neraca Massa Unit Evaporasi

Tabel L2. 18 Ringkasan Neraca Massa Unit Evaporasi Effect 1

Masuk (kg/jam) Keluar (kg/jam)
Komponen ! i i
Aliran 18 Aliran 19 Aliran 20
H20 402,37 24.142 378.236
Maltodextrin 197.06 0.208 207.80
Dextrin 208,16 0.009 9.843
Total 620,24 620,24

Tabel L2. 19 Ringkasan Neraca Massa Unit Evaporasi Effect 2



Masuk (kg/jam)

Keluar (kg/jam)

Komponen
Aliran 20 Aliran 21 Aliran 22
H20 378.236 64,30 313,98
Maltodextrin 207.80 0.208 207,6
Dextrin 9.843 0.009 9,83
Total 595,88 595,88

Tabel L2. 20 Ringkasan Neraca Massa Unit Evaporasi Effect 3

Masuk (kg/jam) Keluar (kg/jam)
Komponen
Aliran 22 Aliran 23 Aliran 24
H>0O 313,98 78,48 235,45
Maltodextrin 207,6 0.208 207,39
Dextrin 9,83 0.009 9,82
Total 531,37 531,37

L2.10.3 Neraca Energi Unit Evaporasi

Tujuan: menghitung massa steam yang dibutuhkan untuk menguapkan pelarut dari

larutan, yang jumlahnya telah dihitung pada bagian neraca massa.

Evaporator Effect 1 berfungsi untuk memekatkan Concentrated menjadi
10% maka diperlukan pemanas. Pemanas yang digunakan adalah saturated steam

bertekanan rendah. Berikut perhitungan untuk menentukan BPR (Boiling Point Rise

1):
BPR1 = Kbwater xXm X i

Dimana;

BPR = Boiling Point Rise (kenaikan titik didih) (°C)

Kb water = ketetapan kenaikan titik didih (°C/molal)



m = molalitas (molal)

i = Faktor Van’t Hoff

o

BPR1 = 0.512 ] X 0.3 molal x 2

mola
BPR1 = 0,38°C

Kondisi Operasi

Tekanan =0.70 bar

T Operasi =90,20°C

T Input =102°C

Tvl =90,20°C

T output =T Operasi + BPR 1

=90,20°C + 0.38°C =90,58°C
Entalpi Masuk

Komponen Organik

Tin Tin

AHin = f CpdT =n f (a+ bT + cT? +dT3)dT
Tref Tref
Maka.

AHin = m X ((a X (Tin — Tref)) + (g X (Tin? — Tref?)

¢ d
+ (§ X (Tin® — Tref3) + (Z x (Tin* — Tref4))

Komponen anorganik

AHin=m X Cp XdT =m X Cp X (Tin —Tref)
Q Pemanas
AHin + Qpemanas = AHout

Qpemanas = AHout — AHin



K] K] K]
Qpemanas = 1762 — — 1614,8 — = 3376,8 —
jam jam jam

Tabel L2. 21 Panas Reaksi di Evaporator effect 1

Reaktan Produk

nterpakai  AH¢* AH¢ ndihasilkan  AH¢ AHs¢
(kmol/h) (kJ/kmol) (kJ/h)  (kmol/h)  (kJ/kmol) (kJ/h)

H.O() 2235 263456 58882 21,01 263456 55352
H.0(q) ; i ; 134 263456 3530
Dextrin() 0,006 1034986 84661 00067  10349,86 69,33
Dextrin (g) ; i 0000061 10349,86 0,063

Ma'to(?)ex”i” 1284 1018125 0088 1,282 1018125 1305.29
Maltodextrin (g) - - - 0,0128 1018,125 13,03

AH: reaktan 59728 AH: produk 60269.5

AHr (kJ/h) 540.89

Q reaksi (kJ/h) 540,89

Tabel L2. 22 Entalpi Aliran Masuk dan Keluar Evaporator effect 1

Masuk Keluar
Komponen
n H* H n H* H
H,O(I) 22,35 2634,56 58882 248,92 2634,56 55352
H.0(g) - - - 27,65 2634,56 3530
Dextrin(l) 0,006 10349,86 846,61 0,0817 10349,86 69,33
Dextrin (g) - - - 0,000082 10349,86 0,063
Ma'to(?)ex"'” 1284 1018125 0,088 17,26 1018125 1305.29
Ma't‘zg)ex”'” ; ; ; 0,0172 1018125 13,03
Total Entalpi Total Entalpi Keluar
Masuk (Hin) 59728 (How) 60269.5

Tabel L2. 23 Panas Reaksi di Evaporator effect 2

Reaktan Produk

AH¢* AHs AH¢* AHs
Komponen — n (kmolih) (5 nemoly karhy ™ MO (e skmol)  (karm)




H20(l) 21,01 2634,56 55352 17,44 2634,56  45946,7

H.0(g) - - - 3,57 2634,56  9405.37
Dextrin(l) 0,0067  10349,86 69,33 0,00607 10349,86 62,82
Dextrin (g) - - © 0,000061 10349,86  0.063

Maltodextrin (I) 1,282  1018,125 130529 1,281  1018,125 1304.2
Maltodextrin (g) - - - 0012 1018125 1221

AHt reaktan 56726,6 AHs produk 56731,3
AHR (kJ/h) 4,743
Q reaksi (kJ/h) 4,743

Tabel L2. 24 Entalpi Aliran Masuk dan Keluar Evaporator effect 2

Komponen Masuk Keluar
n H* H n H* H
H.O(l) 21,01 2634,56 55352 17,44 263456  45946,7
H.O(g) - - - 3,57 1939,62  9405.37
Dextrin(l) 0,0067 10349,86 69,33 0,00607 10349,86 62,82
Dextrin (g) - - - 0,000061 10349,86  0.063

Ma'to(?)ex”'“ 1282 1018125 130529 1281 1018125 13042

Ma't‘zgfx”'” - - - 0012 1018125 12,21
Total Entalpi Total Entalpi Keluar
Mk () 56726,6 o 56731,3
Tabel L2. 25 Panas Reaksi di Evaporator effect 3
Reaktan Produk
DH¢* DH;s n DH¢* DH;s
n (kmol/h) . ykmol) (k) (kmol/h)  (kI/kmol)  (kJ/h)
H0(l) 17,44 263456 450467 1308 263456 344615
H.0(g) ; - - 436 263456 11486,6

Dextrin(l) 0,00607 10349,86 62,82 0,00606 10349,86 62,71
Dextrin (g) ) ) ) 0,000061 10349,86 0,848
Maltodextrin(l) 1,281 1018,125 1304.2 1,280 1018,125 1303

Maltodextrin (g) - - - 0012  1018,125 12,21

AHs reaktan 47313,72 AHs produk  47326,94




AHr (kJ/h) 13,22

Q reaksi (kJ/h) 13,22

Tabel L2. 26 Entalpi Aliran Masuk dan Keluar Evaporator effect 3

Komponen Masuk Keluar
P H H n H* H
H.O(l) 17,44 2634,56 45946,7 13,08 2634,56 419105,8
H,0(g) - - - 4,36 1939,62  92150,3
Dextrin(l) 0,00607 10349,86 62,71 0,00606 10349,86 845,49
Dextrin (g) - - - 0,000061 10349,86 0,848
Ma'to(?)ex”'” 1281 1018125 1303 1280 1018125 17532
Ma't‘zgfx”'” ] ] ] 0012 1018125 17,511
Total Entalpi Total Entalpi Keluar
Masuk (Hin) 47313,72 (How) 47326,94
L2.11 Cyclone (CY-01)
L2.11.1 Spesifikasi Proses Cyclone
Tertahan :Udara ( N2 dan O>)
Filtrat : Maltodextrin, dan H20
L2.11.3 Neraca Massa Unit Cyclone
Tabel L2. 27 Ringkasan Neraca Massa Cyclone
Masuk (kg/jam) Keluar (kg/jam)
Komponen i i i
Aliran 26 Aliran 27 Aliran 28
Dextrin 207,39 - 207,39
Maltodextrin 9,82 - 9,82
H.O 0,47 - 0,47
02 357,95 357,95 -
N> 95,15 95,15 -
Total 670,75 670,75




L2.11.4 Neraca Energi Cyclone
Proses di Cyclone tidak melibatkan perubahan entalpi, yang terjadi hanya
proses penyaringan udara dari produk yang dikeringkan melalui spray dryer tanpa

ada perubahan entalpi.

L2.12 Heat Exchanger (HE-01)

L2.12.1 Diagram Alir Proses

HE-01

Gambar L2. 6 Skema Heater 01
L2.12.2 Spesifikasi Proses Pertukaran Panas
Temperatur masuk fluida panas: 120 °C
Temperatur keluar fluida panas: 110 °C
Temperatur masuk fluida dingin: 30 °C
Temperatur keluar fluida dingin: 85 °C

L2.12.3 Neraca Massa Heat Exchanger (HE-01)
Jika proses di unit HE ini tidak melibatkan perubahan massa yang terjadi
hanya proses pertukaran panas tanpa ada perubahan fasa yang menyebabkan

terjadinya perubahan massa sehingga tidak perlu dilakukan kalkulasi neraca massa.

L2.12.4 Neraca Energi Heat Exchanger (HE-01)

Temperatur aliran masuk = 30 °C

Temperatur aliran keluar = 85 °C

Tabel L2. 28 Panas Reaksi di Heater 01

Reaktan Produk




nterpakai  AH¢* AHg¢ n dihasilkan  AH¢* AHs¢
(kmol/h)  (kJ/kmol)  (kJ/h) (kmol/h)  (kJ/kmol)  (kJ/h)

H.O 18 377,48 228607,23 18 4512,39 2732724,85
AHs reaktan 228607,23 AH: produk 2732724,85

AHR (kJ/h) -2504117.62
Q reaksi (kJ/h) 2504117.62

L2.13 Heat Exchanger (HE-02)

L2.13.1 Diagram Alir Proses

29

HE-02

25

Gambar L2. 7 Skema Heater 02
L2.13.2 Spesifikasi Proses Pertukaran Panas
Temperatur masuk fluida panas: 120 °C
Temperatur keluar fluida panas: 110 °C
Temperatur masuk fluida dingin: 60 °C
Temperatur keluar fluida dingin: 102 °C

L2.13.3 Neraca Massa Heat Exchanger (HE-02)

Jika proses di unit HE ini tidak melibatkan perubahan massa yang terjadi
hanya proses pertukaran panas tanpa ada perubahan fasa yang menyebabkan

terjadinya perubahan massa sehingga tidak perlu dilakukan kalkulasi neraca massa.

L2.13.4 Neraca Energi Heat Exchanger (HE-02)

Temperatur aliran masuk = 60 °C
Temperatur aliran keluar = 102°C



Tabel L2. 29 Panas Reaksi di Heater 02

Reaktan Produk
n AH*

AHr AHr* AHs
(kf]‘)o'/ (kJ/I‘)(mO kahy MmOV kmoly (kv
N2 339 282396 9406,61 3,39 282,396  9406,61
O 11,18 201,739 18802,68 11,18 201,739 1880268
AHr reaktan 228209,29 AHrproduk  228209,29

AHr (kJ/h) 0

Q reaksi (kJ/h) 0

Tabel L2. 30 Entalpi Masuk dan Keluar Di Heater 02

Masuk Keluar
Komponen
H* H n H* H
N2 3,39 282,396  9406,61 3,39 282,396 9406,61
O, 11,18 201,739 18802,68 11,18 201,739  18802,68
Total Entalpi Mzaiul§ 28209 29 Total Entalpi Keluar (I—:0 228209,29
L2.14 Cooler (C-01)
L2.14.1 Diagram Alir Proses
_— CL _—
11 12

Gambar L2. 8 Skema Cooler 01

L2.14.2 Spesifikasi Proses Pertukaran Panas

Temperatur masuk fluida panas: 95 °C
Temperatur keluar fluida panas: 60 °C
Temperatur masuk fluida dingin: 30 °C

Temperatur keluar fluida dingin: 50 °C



L2.14.3 Nera
Jika p

ca Massa Cooler (C-01)

roses di unit HE ini tidak melibatkan perubahan massa yang terjadi

hanya proses pertukaran panas tanpa ada perubahan fasa yang menyebabkan

terjadinya perubahan massa sehingga tidak perlu dilakukan kalkulasi neraca massa.

L2.14.4 Nera

ca Energi Cooler (C-01)

Temperatur aliran masuk = 30 °C

Temperatur aliran keluar = 85 °C

Tabel L2. 31 Panas Reaksi di Cooler

Reaktan Produk
nterpakai  AHg* AH¢ ndihasilkan  AH¢* AHs¢
(kmol/h) (kJ/kmol)  (kJ/h) (kmol/h)  (kJ/kmol)  (kJ/h)
Pati 0.0065 293,55 1,90 0.0065 293,55 1,90
H20 654,199  2634,56 1723526,51 638,648 2634,56 1682535,39
Serat 14,821 293,55 4350,7 14,821 293,55 4350,7
Abu 7,950 293,55 2333722 7,950 293,55 2333722
Protein 1,107 293,55 324,95 1,107 293,55 324,95
CaCl; 0,058  72251,41 4190,58 0,058 72251,41 4190,58
HCI 0,0568 1018,12 57,82 0,0568 1018,12 57,82
NaOH 0,062 513,17 31,81 0,0627 513,17 31,81
NaCl 0,0000398 28270,2 1.125 0,000116  28270,2 3,279
Dextrin 1,636  10349,86 16930,96 0,0818 10349,86 846,61

Maltodextrin

- - - 0,000087 1018,125 0,088

AH; reaktan 4083137,84 AH; produk 1841029,29

AHg (kJ/h) -2242108 54

Q reaksi (kJ/h) 2242108,54

Tabel L2. 32 Entalpi Masuk dan Keluar di Cooler

Kompone Masuk Keluar
n n H* H n H* H
Pati 0.0065 293,55 1,90 0.0065 293,55 1,90



M0 654100 263456 1°o>°% 633648 263456 oo

Serat 14,821 293,55 4350,7 14,821 293,55 4350,7

Abu 7,950 293,55 2333722 7,950 293,55 2333722
Protein 1,107 293,55 324,95 1,107 293,55 324,95
CaCl, 0,058  72251,41 4190,58 0,058 72251,41  4190,58

HCI 0,0568  1018,12 57,82 0,0568 1018,12 57,82
NaOH 0,062 513,17 31,81 0,0627 513,17 31,81

0,000039

NaCl 5 28270,2 1.125 0,000116 28270,2 3,279

Dextrin 1,636  10349,86 16930,96 0,0818 10349,86 846,61

Maltodedr . : - 0000087 1018125 0,088
Sub Total
Total Entalpi Masuk 4083137,8 Total Entalpi Keluar ( 1841029,2
(Hin) 4 Hout) 9
LAMPIRAN 3
UTILITAS

L3.1 Air Umpan Boiler

Kebutuhan air umpan boiler dihitung berdasarkan laju alir massa steam
yang dibutuhkan pada produksi Maltodextrin. Pada pabrik ini steam dibutuhkan
sebagai fluida panas pada beberapa unit yaitu Multiple Effect Evaporator, Spray
Dryer, Heater, Reaktor ( RL-01 dan RS-01).

L3.1.1 Kebutuhan Steam untuk Reaktor RL-01

Hin + Q = Hout



7191.93 kJ/jam + Q = 3502876.41 kJ/jam
Q = 3495685 Kj/jam

Dari hasil kalkulasi neraca energi diketahui steam yang digunakan sebagai
media panas harusmemberikan panas sebesar 3495685 kJ/jam. Maka massa steam

yang dibutuhkan sebagai media pemanas untuk RL-01 adalah :
Q = msteam (Huap-Hcair)
Q = msteam (AHv)
Msteam=Q / AHv
Msteam = 3495685 / 2676
Msteam = 1306 Kg/jam
Massa steam yang dibutuhkan sebagai media pemanas pada RL-01 sebesar
1306kg/jam.
L3.1.2 Kebutuhan Steam untuk Heater HE-01
Hin + Q = Hout
228607,23 kJ/jam + Q = 2732724,85 kJ/jam
Q = 2504117 Kj/jam

Dari hasil kalkulasi neraca energi diketahui steam yang digunakan sebagai
media panas harusmemberikan panas sebesar 2504117 kJ/jam. Maka massa steam

yang dibutuhkan sebagai media pemanas untuk RL-01 adalah :
Q = msteam (Huap-Hcair)
Q = msteam (AHv)
Msteam=Q / AHv

Msteam = 2504117 / 2676
Msteam = 935,76 Kg/jam

Massa steam yang dibutuhkan sebagai media pemanas pada HE-01 sebesar
935,76 kg/jam.



L3.1.3 Total Kebutuhan Air Umpan Boiler

Tabel L3. 1 Total Kebutuhan Air Umpan Boiler

Nama Alat Kode Alat Kebutuhan Steam (kg/h)
Heater HE-01 935,76
Reaktor RL-01 1306
Heater HE-02 392234
Heater HE-03 7,017
Reaktor RS-01 8290,66
Evaporator 789 3600
Total Air Umpan Boiler (kg/h) 18061,77

L3.2 Air Pendingin

Pada pabrik ini air dibutuhkan sebagai fluida dingin pada beberapa unit
yaitu Cooler dan Reaktor (RL-01 dan RS-01). Kebutuhan media pendingin dihitung
berdasarkan laju alir massa air pendingin yang dibutuhkan pada produksi
maltodextrin. Pada pabrik ini air dibutuhkan sebagai fluida dingin pada unit cooler
(C-01) dan reactor (RL-01 dan RS-01). Kondisi air pendingin yang digunakan 30
°C.

L3.2.1 Kebutuhan Air Pendingin untuk Reaktor RL-01

Q = Hin — Hr — Hout

Q =7191,93 — (-4037022,03) — 3502876,41

Q =541337,55 kJ/jam
Dari hasil kalkulasi neraca energi diketahui air pendingin yang
digunakan sebagai media pendingin harus menyerap panas sebesar

541337,55 kJ/jam. Maka massa air pendingin yang dibutuhkan sebagai
media pendingin untuk RL-01 adalah :

Q = Mair X Cpx dT
Mair =Q/cPxdT

Mair  =541337,55/ 641,57



Mair = 843,76 kg/jam

Massa air pendingin yang dibutuhkan sebagai media pendingin
pada RL-01 sebesar 843,76 kg/jam.
L3.2.2 Kebutuhan Air Pendingin untuk Cooler C-01

Hin+ Q =H out

3334947,02 + Q = 1670983,23

Q = 1663963,79 kJ/jam

Dari hasil kalkulasi neraca energi diketahui air pendingin yang
digunakan sebagai media pendingin harus menyerap panas sebesar
1663963,79 kJ/jam. Maka massa air pendingin yang dibutuhkan sebagai
media pendingin untuk CL-01 adalah :

Q =mairxCpxdT

Q =Q/cPxdT
M air = Q/AH

. 79 kg/j
Malr=1663963 79 kg/jam

1505,78 KJ/mol
M air = 1105,19 kmol/jam
M air = 1105,19 kmol/jam x 18 kg/kmol
M air = 19893,58 kg/jam

Massa air pendingin yang dibutuhkan sebagai media pendingin
pada CL-01 sebesar 19893,58 kg/jam.
L3.2.3 Total Kebutuhan Air Pendingin

Tabel L3. 2 Total Kebutuhan Air Pendingin

Nama Alat Kode Alat Kebutuhan Air Pendingin (kg/h)
Reaktor
Liquifisikasi RL-01 843,76
Cooler CL-01 19893,58
Total Air Pendingin (kg/h) 20737,34

Dengan mempertimbangkan faktor keamanan dan kehilangan panas di
masing-masing alat, kebutuhan air pendingin dilebihkan 10%. Maka total



kebutuhan air pendingin sebesar 22811,07 kg/jam.

L3.3 Listrik

Kebutuhan listrik untuk Pabrik pembuatan Maltodextrin
direncanakan untuk listrik perkantoran dan listrik proses dengan rincian
berikut.

L3.3.1 Listrik Perkantoran

Kebutuhan listrik perkantoran dibutuhkan untuk memenuhi
keperluan kondisi lingkungan pabrik yang menunjang proses industri
tetap sesuai target, berikut merupakan rincian kebutuhan listrik
perkantoran yang disesuaikan dengan luas area ruangan berdasarkan
SNI 03-6197-2000 agar sesuai dengan keputusan Menteri Kesehatan
No. 1405 tahun 2002, pencahayaan adalah jumlah penyinaran pada
suatu bidang kerja yang diperlukan untuk melaksanakan kegiatan secara
efektif. Kebutuhan listrik pada tabel berikut disesuaikan dengan asumsi
luas ruangan yang digunakan.

Tabel L3. 3 Kebutuhan Listrik Perkantoran

Pemakaian Luas Jumlah Daya Durasi Total Pemakaian
Listrik (m2) lampu (W) (jam) (KWH)
Penerangan 20 36 12 8.64
kantor
Penerangan Jal.an 20 34 12 8,16
dan area parkir
Laboratorium 5 36 24 4,32
Area proses, 40 36 24 34,56
bahan baku, &
produk
Toilet 4 18 10 0,72
Klinik 4 36 24 3,456
Masjid 7 36 10 6,048
Bengkel 5 36 24 4,32
Kantin 7 36 24 6,048
Gudang 4 36 24 3,456



Pembangkit

L - 5 34 24 5,78

listrik dan utilitas
Pos satpam 1 18 24 0,432
Total Pemakaian (kWh) 85,94

L3.3.2 Listrik Proses

Kebutuhan listrik proses dibutuhkan untuk menunjang alat-alat

proses yang menunjang proses industri tetap sesuai target, berikut

merupakan rincian kebutuhan listrik proses.

Tabel L3. 4 Kebutuhan Listrik Proses

Alat Kode Alat Daya

Hp Watt
Mixer M-01 3,0 2238
RATB Liquifikasi RL-01 12,0 8952
RATB Sakarifikasi RS-01 20,0 14920
Rotary Filter RF-01 1,0 746
Ultrafiltration Membrane F-01 15,0 11190
Kation Exchanger CE-02 10,0 7460
Anion Exchanger AE-03 10,0 7460
Evaporator-01 EV-01 0
Evaporator-02 EV-02 0
Spray Dryer SD-01 10,0 7460
Pompa-1 P-01 0,5 373
Pompa-2 P-02 0,5 373
Pompa-3 P-03 0,5 373
Pompa-4 P-04 0,8 560
Pompa-5 P-05 15 1119
Pompa-6 P-06 0,5 373
Pompa-7 P-07 0,5 373
Pompa-8 P-08 0,5 373
Pompa-9 P-09 0,5 373
Pompa-10 P-10 0,5 373
Pompa-11 P-11 0,5 373
Pompa-12 P-12 0,5 373
Pompa-13 P-13 0,5 373
Pompa-14 P-14 0,5 373
Pompa-15 P-15 0,5 373




Heater-01 HE-01 5,0 3730
Heater-02 HE-02 5,0 3730
Cooler-01 CL-01 5,0 3730
Belt Conveyor-01 BC-01 0,2 149
Screw Conveyor-01 SC-01 0,4 330
Screw Conveyor-02 SC-02 0,6 474
Screw Conveyor-03 SC-03 0,3 229
Screw Conveyor-04 SC-04 0,3 229
Screw Conveyor-05 SC-05 0,4 314
Total 112,06 83599,74

L3.3.3 Total Kebutuhan Listrik untuk Produksi Maltodextrin

Total kebutuhan listrik untuk produksi maltodextrin  mencakup

kebutuhanlistrik perkantoran dan listrik proses seperti pada tabel berikut :

Tabel L3. 5 Kebutuhan Listrik di Pabrik Maltodextrin

No Keperluan Kebutuhan (Kw)
1 Kebutuhan Plant
a. Proses 83,5997
b. Utilitas 10,0670
2 a. Listrik Ac 15
b. Listrik Penerangan 100
3 Laboratorium dan Bengkel 40
4 Instrumentasi 10
Total 258,6667

Kebutuhan listrik dilebihkan 20%, maka (100 + 20)/100 x 258,66 kWh = 310,392

kWh.

L3.4 Bahan Bakar

Bahan bakar yang digunakan pada pabrik pengolahan bijih besi ini yaitu

LNG (Liquified Natural Gas) karena relatif bersih dan merupakan bahan bakar

yang dianggap ideal karena tidak memerlukan persyaratan persiapan dan

pencampuran dengan udara pembakaran yang terlalu rinci dalam proses

pembakarannya (Samlawi, 2017). Gas alam yang disimpan dalam bentuk liquid

disebut LNG. LNGberasal dari sumber tambang dan tidak berwarna.

Tabel L3. 6 Bahan Bakar yang Digunakan pada Produksi Maltodextrin




No. Bahan Bakar

Low Heating

Value Fungsi Lokasi Unit

Solar 19676

Bahan bakar bobcat,
dump truck untuk
angkut-muat bahan Utilitas &
baku dan produk, serta Operasional
kendaraan operasional
perusahaan

L3.4.1 Kebutuhan Bahan Bakar Boiler

Boiler digunakan untuk menghasilkan saturated steam. dimana jenis boiler

yang digunakan adalah fire tube boiler. Berikut merupakan kalkulasi

penentuan kebutuhan solar sebagai bahan bakar boiler.

Menentukan kapasitas boiler

Total kebutuhan steam yang digunakan pada  proses
pemanas,pemekatan,dan pengeringan maltodextrin sebanyak 18061,77
kg/jam (39735,90 Ib/jam). dan pabrik ini direncanakan akan
menggunakan 1 unit boiler.

Menghitung daya yang dibutuhkan untuk menguapkan air pada suhu
100°C pada tekanan 1 atm

Mg X (h—h
Brake Horse Power (BHP) = SCf i 34.5f)
(sumber: Severn Handbook Hal.140)
Keterangan:
Ms = massa steam = 39735,90 Ib/jam
h = entalpi saturated steam (164,95°C) = 888.05 Btu/lb
hf = entalpi air umpan pada suhu 30°C = 54.06 Btu/lb
Cf = Panas laten penguapan air pada suhu 100°C = 970.3 Btu/lb
Brake Horse Power (BHP)
39735,90 j:;im % (888,05 — 54,06)%
- 970.3 % X 34.5

Brake Horse Power (BHP) = 989,96 Hp



Menghitung Heating Surface Boiler
Diketahui Heating Surface Boiler setiap 1 Hp = 10 ft? (Severn hal 140)

2
Maka Heating Surface Boiler yang terpakai= 989,96 Hp x 10:—p =

9899,62 ft?

Menentukan Kebutuhan Air untuk Menghasilkan Saturated Steam

Ms X ﬂl—-hﬂ
Myir = Cf
39735,90 jilim X (888.05 — 54.06) %
Myir = Btu
970.3 o

Ib kg
M,;, = 34153,71 — atau 14524,41 —
jam jam

Densitas air pada suhu 30°C = 996 kg/m?®

Jadi debit air (Q,) = Mair / densitas air
14524,41 ~9_ 3
= Tk_g]am = 14,58 ],T;l—m

m3

Menentukan Air untuk Make Up Boiler
Diasumsikan jumlah air untuk blow down dan hilang akibat pengupan
sebesar 10%. Maka. jumlah air yang hilang (sebagai Make up boiler)
adalah
Jumlah make up boiler =10% x massa air

=10% x 14524,41kg/jam

= 1452,44 kg/jam
14524 44-.k—g 3
- ©jam m-
99655 145 jam
Menentukan Kebutuhan Bahan Bakar
Diasumsikan efisiensi pembakaran (n) = 80%
Jumlah bahan bakar yang digunakan = X=X(:-h
nxHv
Keterangan:
Ms = massa steam = 39735,90 Ib/jam

h = entalpi saturated steam (164.95°C) = 888.05 Btu/lb
hf = entalpi air umpan pada suhu 30°C = 54.06 Btu/lb



n = asumsi efisiensi pembakaran 80%

Hv = Heating value solar = 19.200 Btu/lb
Kebutuhan bahan bakar solar
39735,90 2 x (888.05 — 54.06) SY
jam b b
= Btu = 2030,59 —
80% x 19.200 Jam
k
= 922,99 _g
jam
kg _ 24 jam
922,99 jam X Thari m3
= T = 26,06 hari
850—93 ari
m

L3.4.2 Kebutuhan Bahan Bakar untuk Generator Listrik

Generator listrik digunakan untuk menjamin kontinuitas proses produksi
dari segala kemungkinan padamnya listrik dari pusat untuk menjaga kinerja
perusahaan agar tidak mengharuskan pemberhentian proses yang kontinyu.
Perusahaan menyediakan sebuah generator yang dilengkapi dengan UPS
(Uninterruptible Power Supply) yang akan mengaktifkan kerja generator dalam
waktu 7 detik setelah terjadi pemadaman listrik.

Dalam 1 hari diasumsikan terjadi pemadaman listrik selama 2 jam proses
produksi berlangsung. Asumsi tersebut berdasarkan pada kondisi lokasi pabrik
Maltodextrin yang berada di kawasan industri yakni di Lebak, sehingga
kebutuhan listrik terpenuhi. Kondisi daerah setempat juga jarang mengalami
pemadaman listrik. Dengan pertimbangan atas keadaan tersebut, akan digunakan
generator untuk mengaktifkan kembali penggunaan dasar dari daya.

Diperkirakan kebutuhan listrik tak terduga sebesar 20%. maka:

Total daya listrik yang dibutuhkan = 385,99 kWh

Over design 20% = 385,99 kWh + (385,99 kWh x 20%)
= 463,18 kWh

_ 463,18kWh
"~ 24jam X 1 hari

total daya listrik yang dibutuhkan = 19,29 kWh



Untuk menjamin kontinuitas produksi dan kinerja perusahaan digunakan 1
unit generator. yang dilengkapi dengan Uninterrupted Power System (UPS) yang
akan menjalankan generator 7 detik setelah pemadaman terjadi dengan efisiensi

pembakaran solar pada generator 80%.
Jenis : Diesel
Bahan bakar : Solar 100%
Kapasitas : 1100 kW

Kebutuhan listrik
Mgotar = h x Hv

Dimana:
Hv = Heating Velue solar = 19676 Btu/lb
h = efisiensi pembakaran

1000 w o 1 o 3.413 Btu/jam
1kW 19676 Btu/lb 1w

045359kg 1

Mgoar = 19,29 X

X
11b 0.80
kg
Msotar = 225 hari
. 225-K9 3
Kebutuhan solar per hari = ——2ari = (.26 -"—
350$ hari

L3.4.3 Kebutuhan Bahan Bakar untuk Kendaraan Operasional

Kendaraan operasional pabrik Maltodextrin terdiri atas Truk untuk
mengangkut produk hasil produksi. kendaraan operasional kantor.
Kendaraan operasional terdiri dari 1 truk. 5 mobil operasional. seluruh
kendaraan operasional menggunakan bahan bakar solar. Kebutuhan bahan
bakar untuk kendaraan operasional dapat dilihat pada Tabel L3. 8

Tabel L3. 7 Kebutuhan Bahan Bakar untuk Kendaraan Operasional

Jenis
) Kebutuhan
Jenis Kendaraan bahan Jumlah
bahan
bakar




bakar

(m3/hari)
Bus Solar 2 0,08
Truk Solar 4 0,08
Forklif Solar 3 0,08
Ambulance Solar 1 0,04
Total kebutuhan bahan bakar untuk kendaraan 0.28

L3.4.4 Total Kebutuhan Bahan Bakar untuk Produksi Maltodextrin

Tabel L3. 8 Total Kebutuhan Bahan Bakar Pabrik Maltodextrin

) Jenis Bahan
Jenis Kebutuhan Kebutuhan Bahan Bakar
Bakar
Generator Diesel Solar 0.26 m®/hari
Boiler Solar 26,06 m®/hari
Kendaraan Solar 0.28 m3/hari
Total 26,60

L3.5 Udara

L3.5.1 Kebutuhan Udara Pendingin untuk Cooling Tower

Laju alir massa bahan masuk =7910,25 kg/jam

Data Air di Menara Pendingin Jumlah Cooling Tower = 2 unit

7910,25 kg/jam

Dikarenakan ada 1 unit cooling tower. maka = >

= 3955,12 kg/jam
= 3559,61 Ib/jam

Densitas air pada suhu 27°C = 1024.7 kg/m3

T air masuk (T1) =45°C = 113°F

T air keluar (T2) =27°C = 80°F

e Laju alir volumetrik air yang masuk menara pendingin (Wc)
Wc = laju alir bahan masuk/densitas air
= 3955,12 kg/jam / 1024.7 kg/m?®



= 3,85 m%/jam

= 16,98 galon/menit
e Menghitung jumlah air make up water (Wm)
Wm =We + Wb + Wd (Green & Perry. 1997) (Pers. 12-9)

- Menghitung jumlah air yang menguap (We):
We =0.0085 x Wc x (T1-T2) (Green & Perry. 1997) (Pers 12-10)

=0.0085 x 16,98 galon/menit x (113 °F — 80 °F)

= 2,45 gpm
- Menghitung jumlah blow down dalam air (Wb):

w

Wh = 5—2—1 ; Siklus = 3 — 5 (diambil siklus =4)

iklu

2,45 gpm
S
=0,81 gpm

— Menghitung drift loss (Wd)
Wd =0.1s/d 0.2 % Wec. ( diambil 0.15 % WCc)
=0.15% x 16,98 gpm
=0,02 gpm

Maka jumlah air make up

water adalah :

Wm =We+Wb+Wd
= (2,45 gpm + 0,81 gpm + 0,02 gpm)

= 3,28 gpm

0.277 m3 /jam

= 3,28 gpm X Topm

= 0,91 m%jam x 1.024.7 kg/m®
=0931,91 kg/jam

Maka. air untuk make up cooling tower sebesar 931,91 kg/jam.



e Menara Pendingin (Cooling Tower)

— Jenis menara pendingin : Induced-draft cooling tower

— Tinggi Menara Pendingin (Cooling Tower) Approach

Temperature = Tcold water — Twet bulb
=(80-73.6) °F
=6.4°F
Tinudara=30 °C Tinair =45 °C
Toutudara= 50 °C Toutair=27 °C

Qudara = Qpendingin

Mudara X CPudara X AT = Mair X Cpair X dT

Mudara X 1 kJ/kg"C X (50-30)°C = 168.422.52 kg x 4.2 kJ/kg"C x (45-27)°C
Mudara = 636.637.1kg/jam



LAMPIRAN 4

PERANCANGAN ALAT PROSES DAN UTILITAS

L4.1 Silo (SL-01)

Salah satu alat yang digunakan untuk menyimpan bahan pada proses produksi
Maltodekstrin adalah silo. Alat ini berfungsi untuk menyimpan bahan berbentuk padatan,
granula, ataupun serbuk (powder). Satu dari beberapa silo yang digunakan adalah silo dengan
spesifikasi sebagai berikut.

Kode alat : SL-01

Fungsi : Sebagai tempat menyimpan Onggok

Bentuk : Silo dengan tutup atas datar dan tutup bawah berbentuk kerucut terpancung
Bahan : Stainless Steel SA-283 Grade C (Brownell and Young him. 342)

Jumlah : 1 unit

Kondisi operasi :
Massa bahan (m) = 390,9 kg/jam
Tekanan = 1,01 bar =1atm
Temperatur =30°C =303 K

L4.1.1 Menentukan Diameter Silo

Asumsi H : 1D
Volume head: = D3/ 24 tan 450
Vol silinder : 1/4t D2 H
1/4nD2 (D)
1/4 © D3
0,25 D3
Volume silo : Volume silinder + volume head

1/4 1 D3 + D3 / 24 tan 450
0,2916 D3



Tabel L4. 1 Neraca Massa Silo

Massa Massa (kg/7
Komponen (kg/jam) hari) Xi p (kg/L) p.Xi V(L/jam) V(L/7 hr)
Onggok 390,9 65666,16 0,86 0,8400 0,722 465,32 78173,77
H20 63,63 10689,84 0,14 1,02301997 | 0,143222796 62,19 10449,29
total 454,5 76356 1 1,8630 0,866 527,51 88623,06
p padatan : 0,7224 | kg/L 45,0971 | Ib/ft3
Volume
bahan : 78173,77 | L/7 hari 78,1738 | m%/7 hari = 2760,58 | ft3/7 hari
Volume
perancangan : 93808,52 | L/7 hari 93,80 | m¥7 hari = 3312,69 | ft3/7 hari

Dari rumus volume Silo, maka :

D =3/0,2196 x 93,80

=3,01m

=9,885 ft
=118,62 in

L4.1.2 Menentukan Tebal Shell

Berdasarkan buku Brownell and Young, page 254 rumus perhitungan Tebal Shell :

Dimana :

ts:
r:

f:

O T m

12650

Tebal Shell, in

Jari-jari, in

Tegangan yang diijinkan, psi

Efisiensi pengelasan (E =0,85)

Tekanan, psi

Faktor Koreksi (C = 0,125)

psi

59,311 in

0,800
0,125

0,2112in




Dari tabel (Brownell, page : 88) tentang tebal shell,dipilih:
ts standart : 1/4 in
Lebar Silo = ts standart + D
=0,25+ 118,62
=118,87 in
=3,0lm
L4.1.3 Menentukan Tebal Head

Berdasarkan buku Brownell and Young, page 188 rumus perhitungan Tebal Shell :

Psilo =14,69 psi
D= 118,62in
= 12650 psi
= 0,800
= 0,125
th= 0,2245

Dari tabel (Brownell and Young, page : 90) tentang tebal head,dipilih:
Th standard = 1/4

L4.1.4 Menentukan Tinggi Silo

Dari Brownell tabel 5.6 hal 88 untuk :

Tebal head : 0,25 in
sf : 15-25
Diambil nilai sf sebesar : 15

Tinggi tutup bawah bottom (hb) = b + sf + th

_05xD
0,57

_ 0,5x3,01
0,57

Hb=102,73+1,5+0,25=104,48in=2,65m
Tinggi Silo=hb +D

=2,65+ 3,01

=5,66m

=2,60m=102,73in

Perhitungan yang sama dilakukan pada silo untuk menyimpan maltodekstrin yang
spesifikasinya terdapat pada Bab 4 Spesifikasi Alat



L4.2 Bin Hooper (HB - 01)

Kode alat : HB-01

Fungsi : Sebagai tempat menyimpan enzim o-amilase

Bahan : Stainless Steel SA-283 Grade C (Brownell and Young him. 342)
Jumlah : 1 unit

Kondisi operasi :
Massa bahan (m) = 0,15 kg/jam
Tekanan = 1,01 bar =1atm
Temperatur =30°C =303 K

L4.2.1 Menentukan Dimensi Bin
Berdasarkan parameter, H = (2 — 5)D dan B = 0,1D
Dipilih :
H=2D
O =25"
Sehingga
h="1 B x cotan ©
=0,5958D
h’ ="' B x cotan ©
=0,05958D
Volume bin = Volume Shell + Volume Cone
= 1,668 D?
1,668 D® = 0,130 m®

D= 3/% — 0,42 m =16,82in

H =D x H awal
=0,42x2=0,85m=2,80ft

h =D xhawal
=0,42x0,5958 = 0,25 m

h> =D x h’ awal
=0,42x0,059=0,025m

B =01xD



=0,1x0,42=0,42m

Tinggi total=H+h + I’
=0,85+ 0,25 + 0,025
=1,13m

P operasi = 14,69 psia

P hidrostatis = p x 9,81 x tinggi total
=1040x9,81x1,13
=11577,19 Pa = 1,67 psia

P total = P operasi + P hidrostatis
=14,69 + 1,67
= 16,36 psia

Over design =20%

P design = P total + Overdesign x P total
= 16,36 + 0,2 x 16,36

= 19,64 psia = 4,93 psig
L4.2.2 Menentukan Tebal Dinding
P.R

~09s—06P

Dimana

t = tebal shell, in

P = tekanan desain, psig
= 1,2 P operasi

R = jari-jari shell, in

S = allowable tensile stress, psia
= 12650 psia

c = corrosion allowance, in
= 0,08 in

t Rl Y

= 0,9 x12650—-0,6 x 4,95

= 0,087 in

Diambil tebal standar = 3/16 in
=0,47 cm

L4.2.3 Menghitung Tebal Konis



£ o

bt = A S E —06P}  ©

Dimana :

t = tebal konis, in

P = tekanan design, psia
= 7,7307 psig

D = diameter bin, in
= 40,0177 in

%) = sudut konis hopper, degree
= 50 0

S = allowable tensile stress, psia
= 12650 psia

E = welded efficiency
= 0,8

C = corrosion allowance, in
= 0,08 in

t konis = 495 x 16,82 40,08

~ 2c0s50°x 12650 X 0,8—0,6 X 4,85
=0,084 in
Diambil tebal standar = 3/16 in
=0,47 cm

Perhitungan yang sama dilakukan pada Hooper untuk menyimpan CaCl; yang spesifikasinya
terdapat pada Bab 4 Spesifikasi Alat

L4.3 Mixer (MX-101)

Fungsi : Mencampur pati, air, CaCl>
Jenis - Silinder tegak tangka berpengaduk
Bahan : Carbon steel

Pengaduk : Six blade
Waktu pengadukan : 15 menit

Densitas campuran = 1380,93 kg/m® = 86,209 Ib/ft3



Menghitung Laju Alir Volumetrik

Waktu tinggal = 60 menit

laju alir bahan
Vo =
densitas bahan
_ 454,98
1380,93

= 0,32 m*/jam = 11,63 ft3/jam
Overdesaign =20%
V desain =1,2xVo
=1,2x0,32
=0,39 m?
Menentukan Dimensi Tangki

Untuk ukuran dimensi tangki yang kecil digunakan persamaan optimum untuk diameter

terhadap tinggi adalah sebagai berikut:
D=H (Hal. 43, Brownell)

Dari persamaan 3-1 Brownell diperoleh :

V—1 D% (H
=n (H)

Sehingga diperoleh persamaan :

3’4Vt
D= |—
U
D 3 4 x 0,39
| 3,14

=0,79m=2,60ft=31,32in

D overdesign =0,79x 1,2
=0,95m
Diambil diameter standar = 0,91 m = 36 in (brownell & young)

H=D



=0,79m=2,60 ft = 31,32 in

Diambil H standar =091 m=3ft=361in

1
2
Volume sebenarnya 7=3-14 0,917 (0,91)

=0,60 m*

Menghitung Tinggi Larutan Dalam Shell dan Tinggi Shell

V bottom =0,000076 x 1D?
=0,000076 x 0,912
= 5,81508E-05 m?
=3,54in°

Menghitung tinggi larutan dalam shell

Volume larutan dalam tangka

VL =032m?

Luas penampang tangki
A =ZxID?
4

=22 x 0,912
4

= 0,65 m?
Menentukan Tekanan Desain

_ px(h-1)
T 144

P hidrostatis

_ 86,20 x (1,64—1)
144

= 0,38 psi

P abs = P operasi + P hidrostatis

=15+0,38

= 15,38 psi

V head =0,000049 x 1D?
=0,000049 x 0,913
= 3,7492E-05 m®

=2,28in?

Volume larutan dalam shell
Vis  =VL -V bottom
= 0,32 - 5,81508E-05
=0,32 m3
Tinggi larutan dalam shell
His =—

_ 0,32
0,65

=0,50 m=1,64 ft



Tekanan desain 5 -10 % di atas tekanan kerja absolut (Coulson, 1988:637). Tekanan
desain yang dipilih 10 % di atasnya (Rules of thumb. Walas,1988:xviii)

P desain =1,1x P abs
=1,1x15,38
= 16,92 psi

Menentukan Ketebalan Dinding Shell
Pri

ts FEo6P " c
Dimana :
ts = tebal shell
ri = jari-jari shell =D/2
=5ft=60in
f = allowable strees untuk bahan konstruksi carbon steel SA 283 grade C 12650

psi (tabel 13.1 brownell, 1959 :251)

E = joint effisiensi tipe single-butt weld dengan backing stripe 0,8 (tabel 13.2
Brownell, 1959 :254)

C = Corrosion allowance 0,125in /10 tahun (Tabel 6, timmerhaus, 1991 : 542)
P = Tekanan desain 17,15330176 psi
Sehingga:
16,92 x 18 0125
$  12650x08-06x1692 '
=0,1551in

Diambil ts standar ~ =0,187 in
Standarisasi OD
OD =ID+2ts
=36 +2x0,155
=36,31in =3,02 ft
Perancangan Head Tangki

Bentuk : Torispherical Flanged dan Dished Head



Alasan pemilihan : Sesuai untuk vertikal bertekanan rendah 15-200 psi

Data tabel 5, 7, hal 90 ; brownell, 1959, untuk

oD =38in
Inside corner radius, icr =2,3751in
Jari-jari crown, rc =361in

Menentukan tebal head

= Pxrcxw +C (Brownell and Young, 1959)
2xfxE —02xP

Dimana :
th = tebal head, in
f = allowable strees untuk bahan konstruksi carbon steel SA 283 grade C 12650

psi (tabel 13.1 brownell, 1959 : 251)

E = joint effisiensi tipe single-butt weld dengan backing stripe 80% (tabel 13.2
brownell, 1959 : 254)

C = Corrision allowance 0,125 in/10 tahun (tabel 6, timmerhaus, 1991 : 542)
P = tekanan desain 17,15330176 psi

Dimana :

/ B land Y , 1959
W = 1/4<3+ rC/icr> (Brownell and Young )

W= 1/4 (3 + /36/2,37)

=1,72in
16,92 x 36 x 1,72

th = 2x12650x0,8 — 0,2 x 16,92 +0,125

=0,176 in

Diambil th standar = 3/16 in

Menentukan tinggi head

ID
b=rc — [(rc—icr)?— (7 —icr)?



(Brownell and Young, 1959)

38
b=36— \/(36 —237)% = (-~ 36)?

=6,22 in
Dari table 5.6 hal 88 Brownell and Young, untuk th = 3/16 in Panjang sf=1,5-2
Sf =2in
OA =b+sf+th
=6,22+2+0,176
=8,40in=0,70ft=0,21 m
Ht =Hf +2x OA
=3+2x0,70
=440ft=134m
Dimensi Pengaduk
Diameter tangka = 3 ft
Digunakan impeler dengan jenis : marine propeller dengan geomerti (table 3.4-1.

Genkoplis, 1993:144)

Da = Dt

Da =

W] = Wl =
w

=1ft=0,30m
Menentukan Tebal (wi) dan lebar (L) pengaduk
wi = 0,2 Da
wi=0,2 x0,30

=0,2ft=0,06 m

Da
4
_ 030

L = —=0,25ft=0,076 m

4



Tinggi Pengaduk
Tinggi = § x Dt
=1x3
3
=1ft=0,30m

Lebar Buffel

Wb =X Dt
10

1
=—x3
10

=0,3ft=0,09m

Lebar Pengaduk
W =2Da
5

=1 0,30
10

=0,2=0,06 m

Dd :§Da = 0,66 ft=020m

Menghitung Daya
Tinggi cairan = OA +H
=0,70+ 1,64
=2,34ft=0,71m
WELH (Water Equivalent Liquid Height)
WELH = tinggi cairan x Spesifik Gravity
=0,71x 1,388

=1,388 m

N &p WELH
nDa .| 2Da

N =799,65 rpm = 13,32 rps
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Gambar L4. 1 Grafik Reynold number

Berdasarkan grafik diatas, didapatkan Np = 3,5, maka

P = NP pmix N3 Da®
P =3,5x 1380,93 x 13,323 0,30°
=936,75J/s=1,25 Hp
Daya hilang (gland loss) = 10% (M.V. Joshi, gland loss 10% dari daya teoritis)

Daya input =1,25x 1,1

=1,38 Hp
Efisiensi = 80%
Daya total =1,38x0,8

=1,72 Hp

Diambil standard = 3 Hp

L4.4 Rotary Drum Filter (RDF-301)

Fungsi : Memisahkan residu dari filtrat



Bahan : Stainless steel
Jumlah 1

Laju alir : 1267,47 kg/jam
Perancangan Dimensi

Kadar padatan slurry dalam umpan = 88,86

Demsitas filtrat = 1308,218 kg/m® = 81,669 lb/ft®
Viskositas filtrat = 41,056 cp
Densitas padatan = 1403,203 kg/m® = 87,599 Ib/ft®
e _ lajualir filtrat
densitas filtrat
= 0,6969
®p = (GprrEase

— (L)l,Sle(1—0,6969)
10
=0,0045
M air =0,815¢cp
M campuran  =41,05cp

_ padatan

Rate volume padatan =

_ 7835

6000

= 0,013 m*/hari

Rate volume cairan = 0,822 m®/hari

Rate volume slurry = rate volume padatan + rate volume cairan
=0,013 + 0,822
= 0,83 m*hari

Menghitung Konsentrasi



_ rate volume padatan

Konsentrasi padatan

rate volume slurry

_ 0,01

" 0,83
=0,015

_ rate volume cairan

Konsentrasi cairan =
rate volume slurry

_ 0822

"~ 0,835
=0,984

Menghitung Dimensi Rotary

_ wet cake
dry cake

Massa slury

_ 128,14

78,35

=1,63

air x Cx
CS - p—

1-mx Cx

_1266,788 x 0,015

1-1,63 x 0,015
= 20,321 kg solid/m? filtrat
Filter cycle (tc) =250s
i (x
Y o—16200
fc (5

Y - 16299 x 2012

tc 20,32

=0,00125 m? filtrat/s
Fraksi drum tercelup =33%
Asumsi, Ap = 90 kPa = 90000 Pa
a= 4,37 x 10° x AP%3

= 4,37 x 10° x 90000°3

=1,33 x 10! m/kg



Vo2 10Ap)

e e pa Cs

0,00125 2X0,33X90000 )1/2

A (250 X 41,05X 1,33 X 1011X 20,32

A =5,83 m? = 62,75 ft

Menentukan Diameter Rotary

A =nx2x D?
2 _ 583
D T 2x3,14
=9,1531
D =3,02m

Power yang dibutuhkan
Daya =0,005 x 62,75

=0,313 Hp

L4.5 Membran Ultrafiltrasi (UF-301)

Fungsi : Memisahkan maltodekstrin dari mineral — mineral lain
Bahan : Carbon Steel Plate SA-285 Grade C
Temperature :30°C

Perhitungan membrane ultrafiltrasi menggunakan aplikasi WAVE SOLUTION



«DUPONT»

WATER APPLICATION VALUE ENGINE
'WATER SOLUTIONS

UF Summary Report

Module: IntegraFlux SFP-2860XP

. Gross Filtrate Net Filtrate
Total UF Trains: 1 Filtrate Valve
UF Modules: 1x 2 = 2 | ! N < 0.6 m?/h 0.l m#/h
Operating Flux: 7 LMH T —
UF System 1 13.9%
‘¥a Backwash Valve P Conc.
Feed Water 1 Valve
Average Feed Flow: 0.7 m*/h
Type: Waste Water <& CEB 400 mg/L HOl 11.0 L/h32%
TSS: 10.0 mg/L CIP Pump
TOC: 0.0 mg/L 3 mfh
Turbidity: 20,0NTU @ 2.5 bar 4 CEB 650 mg/L NaOH 8.7 Lfh50%
4 CEB 750 mg/L NaOCI56.1 L/h12%
Feed Pump "
Max 355 m#/h Strainer
@ 3.4 bar 150 pm Backwash Pump
: 99.5 % Recovery BW 10.2 m3/h / CEB 10.2 m3/h
@ 2.5 bar
‘Waste
0.6 m¥h
Co —
alve Drain Valve -
UF System Overview
Module Type IntegraFlux SFP-2860XP
# Trains Online = 1 Standby = a
Redundant = 0
# Modules Per Train = 2 Total = 2
System Flow Rate (m3/h) Gross Feed = 0.7 Net Product = 0.1
Train Flow Rate (m?/h) Gross Feed = 0.7 Net Product = 0.1
UF System Recovery (%) 13.86
T™MP (bar) 0.04 @ 10.0°C 0.02 @ 30.0°C
Utility Water Forward Flush: Pretreated water Backwash: UF filtrate water
CEB Water Source: UF filtrate water CIP Water Source: UF filtrate water

UF Operating Conditions

Duration Interval Flux/Flow
Filtration: 20.0 min 23.6 min -
Instantaneous
1 Online Trains 7 LMH
1 Total Trains 7 LMH
Average 5 LMH
Net 0.99 LMH
Backwash 3.6 min 23.6 min 100 LMH
Acid CEB 16.3 min 36h 100 LMH
Alkali CEB 16.3 min 12 h 100 LMH
cip 312.3 min 30d 1.50 m3/h
UF Water Quality
Stream Mame Stream 1
Water Type Waste Water (10.0 - 40.0 °C)
Feed Expected UF Product
Water Quality
Temperature (*C) 30.0 30.0
Turbidity (NTU) 20.0 <0.1
155 (mg/L) 10.0 -
pH 7.0 7.0




L4.6 Heat Exchanger (HE-101)

Fungsi
P operasi

Jenis

: Memanaskan air dari utilitas ke Mixer

: 1 atm = 14,69 psi

: Double Pipe Heat Exchanger

Menentukan Suhu Fluida

Fluida Dingin
t1 =30°C=303,15K=86"F
t2 =60 ‘C=333,15 K=140°F
tavg =45°C=318,15K=113°F
Fluida Panas
T1 =120°C = 393,15 K = 248°F
T2 =110°C=383,15 K=230°F
Tavg =115°C = 388,15 K=239 °F
Input
BM H (ki/kg)
Komponen kg/kmol H1 AH1
H20 18 125.79 1.37E+06
Output
BM H (kJ/kg)
Komponen kg/kmol H2 AH2
H20 18 355.9000 3879619.8424

Menghitung Jumlah Steam yang Digunakan

Q Steam

= Q output — Q input

= 288307,26 - 1,02E+05

(Geankopolis, 857)

(Geankopolis,
857)



=186407,37 Kj/jam = 176680,07 Btu/jam

NHV = 202,3 Kj/kg

Jumlah Steam yang digunakan

ms - Q steam
NHV
_ 186407,37
T 2023
=921,44 Kg/jam = 417,95 lbm/jam
Neraca  Energi
Total HE
. Masuk .
Aliran (K/jam) Keluar (kJ/jam)
AH1 1.37E+06 0
AH2 0 3879619.8424
Q Steam 2508399.331
Total 3879619.842 3879619.842

Menghitung LMTD

_ (T1-t2)—(T2—-t1)
ATLMTD = I GED

(T2—-t1)

_ (248-140)—-(230-86)
- (248-140)
(230-86)

In

=125,13 °F

Dari tabel 8 (Kern, 1965) dipilih Up untuk

Hot fluid = Steam
Cold fluid = Air
ud = 200 - 700 Btu/hr.ft2.F

= 250

Area Perpindahan Panas

A =—2
(Ud— AT LMTD)

176680,07
(250- 125,13)




= 5,64 ft2

Double Pipe Heat Exchanger (batasan A < 200 ft2)

Shell and Tube Heat Exchanger (batasan A>200 ft2)

dipilih Double Pipe Heat Exchanger

Layout Heater

Asumsi
Inner pipe Annulus
mm ft mm ft
oD 0,03125 0,1042 0,05 0,1667
BWG 12 12 12 12
ID 0,0258 0,086 0,04455 0,1485
Asumsi Panjang 20 ft

Menghitung Panjang yang Dibutuhkan

Berdasarkan tabel dimensi pipa, ext surface untuk OD 0,3125 yaitu 0,099796 m2/m

ext surface area

A
ext surface area

Total panjang =

_ 564
0,3272

=17,26 ft

1rni Total i
Jumlah hairpin otal panjang

" 2 x asumsi panjang

17,26
T 2x20

=0,43 set = 1 set

Menghitung Konduktivitas Panas

k= 107 (A+B((1- (W/m.K)

T/C)™2/7)) T=K

Thermal Conductivity A B
H20 -0.2758  4.612E-03

Total -0.2758  0.004612

=0,099796 m2/m =0,3272 ft2/ft

C

-5.539E-04
-0.00055391




t avg fluida dingin 330.650 K

t avg fluida panas 388.15 K
m . k camp
Komponen (ka/jam) Xi k (W/m.K) (W/m.K)
H20 2609.686 1.0000 0.8518 0.852
Total 2609.686 1.0000 0.852 0.852 0.492 Btu/ft.hr.F
k 0.8710 0.504 Btu/ft.hr.F
Menghitung Kapasitas Panas
Heat Capacity Cair (J/mol K)
Komponen BM
A B C D
H20 18 92053 030953 000021108 O3469E07
Total 18 92,053 0,039953 0,00021103 5,3469E-07
t avg fluida
dingin 318,150 K
t avg fluida
panas 388,15 K
Komponen  Kg/jam Xi Cp.dT Cp.dT Cp (kJ/kg) Cgr[%p
(J/mol) (kJ/kmol) (ki/kg)
H20 2609,686 1,0000 75,100 75,100 4,172 4,172
Total 2609,686 1,0000 75,100 75,100 4,172 4,172 1794 Btu/lb
Cp 4,223 2,442 Btu/lb
Perhitungan Annulus dan Inner Pipe
Annulus Inner Pipe
Flow area, aa Flow area, aa
aa = ZlUD)"~(0D)* a inner - mUDy”

4

_ 3,14 [(0,1485)%2—(0,1042)?
4

=0,0087 ft

Mass velocity, Ga

4

_ 3,14 (0,086)?
4

= 0,0058 ft?

Mass velocity, G inner



wa
Ga =—
aa

_ 417,95

0,0087

= 47561,32 Ib/h.ft?

Equivalent Diameter, De

ID%— 0D?
oD

De =

_0,1485%-0,10422
0,1042

=0,107 ft

Bilangan Reynold, Re annulus

De x Ga
ux2,42

Re annulus =

_ 0,107 x 47561,32
0,815 x 2,42

=2590,62

G inner _ winner

a inner

_ 178591
0,0058

= 307605,98 lbm/h.ft?

Bilangan Reynold

_ ID x G inner
ux2,42

Re inner

_ 0,086 x4139313,955
0,815 x 2,42

=1x10*

Berdasarkan nilai Re, jh inner = 0,004

JH inner = jh Inner X Re inner
= 0,004 x 2 x10*

= 53,64

Berdasarkan nilai Re, didapatkan jh annulus = 0,0025

jH annulus = jh annulus x Re annulus

= 6,47

k
De

. C
ho = jHa - (G530

0,504 ,2,44x0,815x 2,42)1/3

= 6,47 22
0,107 0,504

= 96,77 Btu/h.ft>F

Koefisien Perpindahan panas dalam-luar, hio

0,086)
0,1042

hio = 736,66 X (
= 607,99 Btu/h.ft>’F

Pressure Drop

Annulus

Menghitung D’e

hi = jHinner (”%)1/3 (MLW)O»M

ID inner

0,492 (1,79 x0,81x 2,42)1/3
0,086 0,492

=451,20

= 6187,331 Btu/h.ft*F

Inner Pipe

Menghitung factor friksi, f



D’e =ID-0D

=0,1485 - 0,1042

=0,0443 ft
Menghitung Re’a
Re’a — De'ax Ga
1L x 2,42

_ 0,0443 x 640011,17
0,81 x 2,42

=1068,23

Faktor friksi annulus, f

0,264
f = 0,0035 + W
_ 0,264
=0,0035 + 14374,73042
=0,01
Menghitung Afa
Afa =ifcat
2gp“Dre

40,01 4756132/, 5245
T 2x32,174 x 79,082 x 0,0443

= 0,013 ft

Menghitung Ft

Ga
Ft =3 (%)
_, ((47561,32/3600/79’08)2)
2x32,174
=0,001 ft
Menghitung APa
APa =p(Ft+ AFa)x i

= 79,08 (0,001 + 0,01) /144

0,264
Re inner042

f =0,0035 +

=0,0035 + ———
(1

x 104-)0,42
=0,0083
Menghitung AF inner

4 f Ginner?L

AF inner = ——
2gp2ID inner
_ 40,0083 30760598/ ' 12 x 20
"~ 2x32,174x79,082 x 0,086
=0,141 ft

Menghitung AP inner

AP inner = p x AF inner x i

=79,08 x 0,141/144

= 0,07 < 10 psi, memenuhi syarat



= 0,008 < 10 psi, memenuhi syarat

Perhitungan yang sama dilakukan pada heat exchanger untuk memanaskan udara pada spray
dryer CaCl, yang spesifikasinya terdapat pada Bab 4 Spesifikasi Alat

L4.7 Cooler (C-201)

Fungsi : Menurunkan temperature aliran keluaran reactor sakarafikasi dari suhu 95°C menjadi

30°C

Tekanan : 1 atm = 14,69 psi

Jenis

: Shell and tube heat exchanger

Menentukan Suhu Fluida

Fluida Dingin

t1 =95°C = 368,15 K =203°F

t2 =30°'C=303,15K=86"F

tavg =62,5°C=33565K=1445"F

Fluida Panas

T1 =25"C=298,15K=77F

T2 =45°C=318,15 K=113F

Tavg =35"C=308,15K=95"F
Input

Komponen BM massa mol fCp.dT
kg/kmol Kg/jam Kmol/jam Joule/mol kJ/kmol kJ/jam
(C6H1005)1000 162000 78,3590 | 0,00048370 233,336 233,3360 0,1129
H20 18 854,2805 | 47,46002734 | 5265,636783 5265,6368 | 249907,2657
Serat 60 66,0843 | 1,10140500 233,336 233,3360 256,9974
Abu 60 35,4510 | 0,59085000 233,336 233,3360 137,8666
Protein 169 13,9077 | 0,08229408 233,336 233,3360 19,2022
CaCl2 111 0,4864 | 0,00438169 16,90386 16,9039 0,0741
a-amilase 53000 0,4601 | 0,00000868 1,818 1,8180 0,0000
Dekstrin 1620 9,8534 | 0,00608235 0,29196 0,2920 0,0018
NaCl 58,5 0,2347 | 0,00401218 | 5948,266182 5948,2662 23,8655
NaOH 39,997 0,1866 | 0,00466539 | 6091,134535 6091,1345 28,4175
HCI 36,5 0,1542 | 0,00422335 - | -313753,1229 -1325,0893
313753,1229

Maltodextrin 180 208,0162 | 1,15564579 | 19599,91511 | 19599,9151 | 22650,5593




Total

217352,997 ‘ 1267,474094 ‘ 50,41407955 ‘

- ‘ -275895,8124 ‘ 271699,2737 ‘

275895,8124
Output
Komponen BM massa mol fCp.dT
kg/kmol Kg/jam Kmol/jam Joule/mol kJ/kmol kJ/jam
(C6H1005)1000 162000 78,3590 0,00048370 233,3360 233,3360 0,1129
H20 18 854,2805 | 47,46002734 377,4864 377,4864 | 17915,5140
Serat 60 66,0843 1,10140500 233,3360 233,3360 256,9974
Abu 60 35,4510 0,59085000 233,3360 233,3360 137,8666
Protein 169 13,9077 0,08229408 233,3360 233,3360 19,2022
CaCl2 111 0,4864 0,00438169 16,9039 16,9039 0,0741
a-amilase 53000 0,4601 0,00000868 1,8180 1,8180 0,0000
Dekstrin 1620 9,8534 0,00608235 0,2920 0,2920 0,0018
NaCl 58,5 0,2347 0,00401218 429,5439 429,5439 1,7234
NaOH 39,997 0,1866 0,00466539 435,5761 435,5761 2,0321
HCI 36,5 0,1542 0,00422335 | -20271,1868 | -20271,1868 -85,6123
Maltodextrin 180 208,0162 1,15564579 1360,4215 1360,4215 1572,1654
Total 217352,997 | 1267,474094 | 50,41407955 - -16715,80102 | 19820,0775
16715,80102

Menghitung Laju Alir Fluida Dingin

Q fluida dingin =mxcp x AP
_1267,47
~ 3600
= 86,89 Kj/s
. _Q
m pendingin = xar

_ 86,89
5,114 x (45-25)

x3,797 x (95 —30)

= 0,84 kg/s = 3058,40 kg/jam

Menghitung LMTD

AT LMTD

_ (T1-t2)—(T2-t1)
- (T1-t2)

Ineo =

_ (95-45)—(30—-25)

(95—45)
(30-25)

=19,54°C

Karena tipe Cooler yang digunakan 1,2-STHE maka LMTD harus dikoreksi




T1-T2 t2—-t1
R = P =
t2—-t1 T1-T2
_ 95-30 _ 45-25
45-25 95-30
=3,25 =0,28

100

0.20

=3
o
(=]

0.70

Correction Factor, F

060

050

100

Gambar L4. 2 Grafik LMTD

Dari gambar, dapat diketahui bahwa Ft = 0,84, maka LMTD terkoreksi yaitu
ATm =FtxLMTD

=0,84 x 19,54

=16,41°C
Menghitung Luas Perpindahan Panas

Uo, asm = 250 W/m2.°C

A =—2
(Ud x AT LMTD)

_ 86,89 x 1000
(250 x 16,41)

=21,17 m? = 227,89 ft?
Asumsi Awal Nilai Parameter Desain
Odt  :0,01875 m = (3/4 inch)
BWG :12

ldt :0,01355 m



a't - 0,000138938 m?
L 5m

Penentuan Jumlah Tube

A

Nt =
nxO0dtxL

_ 21,17
3,14 x 0,01875x 5

=71,92 tube
Pola Susunan Tube
Pola tube yang dipilih adalah triangualr. Tube pitch yang dipilih adalah
Pt =15/16in

Penentuan Diameter Dalam Shell

-

=

o

& 45

&

oo

E

rl

(=]

@

kS

- 25 /

N

L

.// To conver for square
19 — pitzh, multiply shell [
LD, by 1,075
ot
0 500 1000 1500 2000
Tube Count

Gambar L4. 3 Grafik penentuan Diameter shell
Berdasarkan gambar, untuk jumlah tube = 806,53, maka :
Odt =%in
Pt =15/16in
Diperoleh IDs =29 in
Karena diasumsi terdapat 2 aliran pada tube maka,

IDs =29x1,02



=29,58in
Penentuan Cross Flow Area

Asumsi, B =50% dari IDs

IDsx C'x B
as =
Pt
_ 2958 x (15/15=3/4)x (05x2958)
- 15/
16
=20,39 in> = 0,013 m?
at _Ntx a't

n

_ 71.92x 0,00013
2

=0,0049 m?

Menentukan Kecepatan Massa/Mass Velocity (G)

Gs =W
as
11,43
" 87,49
= 64,57 kg/m?.s
Gt =

at

17055,82/3600

0,056
= 70,46 kg/m?.s

Penentuan Bilangan Reynold



De yang dipilih adelah sebogai berikat: Nilai OD} dan pifeh dipilibe yang

prdisng nudndediofic

Tube OP (w) Pufth- (w)

o0.0125
o0.0125
00188
00188
o.0o250
00515
o.0125
o0.0125
o.0188
00188
o.0250

De

Re.s

Re.t

Penentuan Nilai Jh

COLFE Trlasgulor (el el
0188 Trlasgulor Q01825
o024 Triangular 00137
GO 50 Trlanguloy 001825
COE1E 'I'rl'.,av'-g o Q018
C.O03q1 Triangudor Qo275
C.0156 Sgesere o1z
cotes Sgesere o022
00234 Sgeeres o018
o250 Sgasoats QO23TS
COE1E Sgasoats 002475
=0,01375m
_ DexaGs
u
_0,01375 x 202,51
0,733/
1000
=1x10°
_IDtx Gt
u
_0,0137 x 84,55
- 0,733/
1000
=2x10%
oo | NP T T RPN s s e P
0[] o aren acreen s, 5, 5B, w0 B Siag, 03 . plemitach .
o [ boans voiseiin, Gy = Winy, e 5 8 15 =, ?;” -
| ':-:: vav e B35 =
s e P ZZcaBRIN
= *Hi 1
[ .:5" L
£ 2
o
. 'C B H -
= EENNUE22E
= == 1
. H
H al i gt
[ Loes -"-J- a eSS ¥
Reyn 20

Gamber 18, Iy wnduk shell




Gambar L4. 4 Grafik Jh Shell
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Gambar L4. 5 Grafik Jh Tube
Asumsi awal untuk baffle cut 25%. Dari pembacaan grafik, nilai JH yang diperoleh yaitu
JH Shell =40
JH Tube =60

Menentukan hi tube & ho shell

. ; 1/3
hi :]ka (Cpxu) ot
IDt k

1/3
1

_ 60x13801660,75 (3769,97 x6x103x 0,001)
0,01355 13801660,75

=3,7 x 10" W/m?. K

o =Mk (@)
IDt k

_ 40x-0,114 (5114-,05 x 0,733 x 0,001)1/3 1
0,01355 ~0,114

=4 x 10° W/m?.K
Menentukan Koefisien Transfer Panas Menyeluruh
1

d,in (dﬂf di}
T 2kw

Ugeale =

—+ Ry +

ha +d—[KR[d+—_K

Uo, calc =18,73 W/m2.K



Karena nilai Uo,calc < Uo,asm, maka ketika dimasukkan dalam persamaan

Uo,calc-Uo,asm
Uo,asm

x 100% nilainya akan <0. Disain STHE harus diulang dari Step 6 yaitu

menghitung luas area perpindahan panas dengan menggunakan nilai Uo,calc.

Setelah dihitung ulang, didapatkan Uo, calc = 18,77 W/m?.K, > dari Uo, calc trial 1 dengan

spesifikasi berikut :

Odt  :0,01875 m = (3/4 inch)
BWG :12

Idt :0,01355m

at : 0,000138938 m?

L 125 m

Evaluasi Uo, calc

_ Uo,calc-Uo,asm

Uo,calc x 100%
Uo,asm
_ 18,77-18,73
= 18,T X 100%
=23%

Menghitung Pressure Drop

Tube
Vi __we
ptxat
_17055,82/3600
T 1107 x0,17
=0,011 m/s
L[y v?
APt = N, [ajf(a)(i) Jrz.s]‘gT

=4 x 107 < 10 psi, memenuhi

syarat syarat

Shell
7%

Vs =—

ps x as

B 11,43

~ 1266,78 x 545,53/1000

=0,03 m/s

— o (D (LY (O prd
aPs = s (F)(E)60) 5

3,9 x 10®° < 10 psi, memenuhi



L4.7 Spray Dryer (SD-301)

Fungsi : Mengeringkan maltodekstrin cair menjadi padat
Tipe : Spray Dryer equipped wheel atomizer
Temperature :300°C

Tekanan 1 atm

Laju Alir Umpan : 268,16 kg/jam

Laju Alir Udara : 268,16 kg/jam

Densitas umpan : 2385,99 kg/m?®

Densitas udara : 0,616 kg/m?®

Menentukan Laju Alir Volumetrik

laju alir umpan
densitas umpan

Vo Umpan=

_ 268,16
2385,99

= 0,11 m%/jam = 3,03457E-05 m%/s

laju alir udara
Vo Udara = =T 2272
densitas udara
_ 268,16

0,616

= 435,33 m%/jam = 0,11 m%s

Menghitung Volume Spray Dryer

Waktu tinggal di dalam Spray Dryer tidak lebih dari 30 detik (Perry Ed. 7, 1999).

Waktu Tinggal =15s

Kemiringan Konis =60°

HD=14:1

Volume Umpan = Vo x Waktu tinggal

= 3,03457E-05 x 15

=0,000455185 m?



Volume Udara = Vo x Waktu Tinggal
=0,11x15
=1,763 m?

Volume Spray dryer =Vo umpan + Vo udara
= 0,000400945 + 1,553005768
=1,553 m?

1,763 = Vsilinder + Vkonis

= lw2H+isﬁ160°;zD3
4 12

=1 7D*(4D) Lt (0.866)zD°
4 12

1,763 L

D = (3,3683)§
= 0,1746 m
H =4xD
= 40,1746
=0,6984 m

Menghitung Tebal Spray Dryer

Diketahui bahwa tekanan operasi di dalam Spray Dryer adalah 1 atm.
Diambil faktor keamanan 20 %, sehingga :

Tekanan desain Spray Dryer =1,2x1=1,2 atm

Untuk menghitung tebal spray dryer, digunakan persamaan :

PxD

tf=———+ (Brownell & Young, 1959 : 254)
fxE-06P



Dimana :

F = Nilai tegangan material, digunakan material Stainless Steel SA 167 Grade 11 yaitu
18750 psia
E = Welded Joint Efficiency, dipilih double welded butt joint maximum efficiency

berdasarkan table 13.2 Brownell and Young = 80%

P = Tekanan Desain, psi
D = Diameter Spray Dryer = 9,22 m = 90,8311 in
C =Korosi yang dipakai adalah faktor korosi terhadap udara luar, yaitu 0,25 in/10 tahun

(Peters dan Timmerhaus, hal 542)

t _ 17,628 x 6,87 +0,25

18750 x 0,8—0,6x17,628

0,258 in
Diambil ts standar = 5/16 in

Perancangan Atomizer pada Spray Dryer

1072 107" 10°
d (mm)

Gambar L4. 6 Grafik perbandingan tinggi drying chamber dengan diameter droplet (Carl W hall,252)

Diketahui :H =0,69 m
T udara panas =300°C
T umpan =53,93°C

AT =300 — 53,93 = 246,06°C



Sehingga didapat diameter droplet dari grafik diatas yaitu :

0,3 mm= 300 um , Atomizer yang dipilih yaitu wheel rotary atomizer (1-600 um ) dengan
ukuran diameter disc standar yang sering digunakan yaitu 100 mm, 200 mm dan 300 mm.

Diameter disc Ddisc yang dipilih yaitu 200 mm. (Carl W hall, 246)

Gambar L4. 7 Desain atomizer pada spray dryer

Asumsi :
Lubang droplet = ukuran droplet = 0,3 mm

Jarak antar lubang =5 mm

2 x T x diameter disc

Maka jumlah lubang droplet =

jarak antar lubang+ ukuran droplet

_ 2x3,14 x 200
5,5

= 228,36 buah
Perancangan Nozzle pada Spray Dryer
Data perhitungan
Laju alir massa (G) = 268,16 kg/jam =0,0744 kg/s
Densitas = 2385,991778 kg/m3
Viskositas = 3,249749352 cp

Dari persamaan 5.15, hal 161. Coulson,1983, dianggap aliran turbulen. Sehingga
diperoleh :

di opt =226 x G®® x p 0%

=226 x 0,0744°5 x 2385,991778 0%



=4,05mm=0,15in
Dipilih spesifikasi pipa :
NPS =1in
Sch =40
OD =1315in=0,033401m
WT =0,133in=0,0033782 m
ID = OD -2WT
=1,315-2x0,133
=1,049in=0,026 m
A =7TX (%)2

1,049

=3,14 X (T)Z

=0,86 in?=0,000557299 m?

. . . 268,16
Laju alir volumetric =
2385,99
= 0,11 m3/jam
. Fv
Kecepatan aliran ==
0,11

~ 0,000557299

= 201,67 m/jam

N Re - pxvxID
u
_ 2385991778 x 201,67 x 0,026
- 0,000557299
= 3945,24 (>2100 aliran turbulen)
L4.8 Blower
Fungsi : Menarik udara kering sebagai bahan baku udara kering spray dryer

Tipe : Centrifugal blower



Laju Alir : 278 kg/jam
Demsitas Udara : 0,616 kg/m?®

Menghitung Laju Alir Volumetrik dan Safety Factor

_ laju alir udara

Laju alir volumetric = .
densitas udara

_ 278

0,616
= 451,31 m*/jam
Safety factor =10%
=1,1x45131
= 496,44 m3/jam = 292,19 ft3/menit
Perhitungan Power yang Dibutuhkan
P =1,57x107* x Q x Pop
=157x10"*x5x 292,19
=0,22 Hp
Efisiensi = 80 %
P =0,22x0,8

=0,18 Hp

L4.9 Cyclone (CYC-301)

Fungsi : Memisahkan partikel produk yang terbawa aliran udara pengering keluar dari

spray dryer

Tipe : High efficiency cyclone



1 :
g | b=
1

-

- Og 4

W
* Dy/2

SLESF

* O /B
= 20,

N

PP FES—

= orbitrory,
wsually D74

Saction A-A

Dust | out

Perancangan Cyclone dihitung dengan persamaan 16, p.1026 Perry ed.6

diameter partikel minimum

Dpmm = |

viskositas udara campuran =

densitas udara campuran =

Dimana :

Dp min

il

BC  diameter lubang inlet
p

ps densitas partikel

Vc

kecepatan udara masuk =

| 9. u.BC
\ Nt .7 . Ve (ps—p)

Gambar L4. 8 Persamaa dalam perancangan cyclone

0,5 mm 0,0005m
0,0289 kg/m.s
1 kg/m3

1425,354346 kg/m3

20 m/s
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Gambar L4. 9 grafik Nsvs V

Berdasarkan grafik Ns vs V diatas, maka didapatkan Ns adalah 4,2
Sehingga :

NsxmxVcx (ps— p)x Dp?
BC = (ps— p)x Dp

9x u

_ 4,2x3,14 x 20 x (1425,35— 1)x 0,52
9x0,0289

=0,36 m
Maka diameter lubang inlet =0,36 m
Spesifikasi ukuran Cyclone
BC (diameter lubang inlet) =0,36 m
Dc (Diameter Cyclone) =4xBC

=4x0,36=1,44m

De (Diameter gas outlet) = %
=X 072m

2

A - Dc

Hc (Tinggi lubang inlet) ==
=X _072m

Lc (Panjang silinder) =2xDc



=2x1,44=2,88m
Zc (Panjang konis) =2xDc
=2x144=288m

Jc (Diameter lubang dust out) = %

==2=036m
S (Panjang outlet dengan kisaran 0,5 - 0,625) =0,5xDc
=0,5x0,36
=0,72m

L4.10 Cation Exchange (CE-301)

Fungsi : Mengikat ion — ion positif yang ada dalam maltodekstrin
Alat : Silinder tegak yang berisi resin penukar ion

Resin : Polystyrene sulfonate

Temperature : 30°C

Tekanan :1atm

Densitas Campuran = 1413,203133 kg/m3 = 88,22344518 Ib/ft3
Data Fisis

Nama resin =Polystyrene Sulfonat

Formula  =[C8H7SO3-]n

Berat molekul =866,28

Bentuk =sphere

Particle diameter (Dp) = 0,01 ft =0,0030 m

Bulk Dry Particle (pb) = 482,0000 kg/m3

Void fraction (€) = 0,25

Sorptive Capasity = 0,285 kg H20/kg bed



Reaksi :

2RH + CaCl2 » R2Ca + 2HCI

Menentukan Diameter Adsorber

Polystyrene sulfonate yang berbentuk sphere dengan sphericity 0,75. Dari fig. 223, hal 214;
Brown, 1956 untuk partikel dengan y =0,75, dan normal packing maka diperoleh porositas, X
=0,48

Dari fig.219, hal 211; Brown,1956 dengan X = 0,48 dan y =0,75 diperoleh :
FRe =45
Ff =900

Menentukan Permeabilitas, K

— Fr (Brown, 1950, Pers. 172 hal 217)
Dimana:
Gc =322
32,2x 0,12 45
K = 25
32 900
=5,03 x 10°

Menentukan Kecepatan Superficial, u

o
A =
e (pers. 171a, hal 217; Foust, 1956)
U _503x 1076 x 88,22

4,18
=0,0001 fps = 0,1164 m/jam
Menentukan Dimensi Bed
Range normal loading rate (L) 80-400 Lpm/m?. diambil 400 Lpm/m? sebagai nilai L

Laju alir volumetric, Q



0=1
P

Q _7866,144
1413,203

= 5,5662 m3/jam = 92,76 Lpm

Diameter
| =
.- | s
—w T .
D _ f4x92,769
3,14 x 400
=0,5435m
a - 6x(1-¢)
Dp
_ 6x(1-0,25)
~ 0,0030
=1476,378/m

Menentukan Bilangan Reynold

o =2
L gfr A

M., =

Ap  =40ft=3,716 m?

1413,20 x 3x1073

Re = 418/ 100%0,75x3,71
= 3,91, karena Re lebih kecil dari 50, maka jD = 0,91 x 3,91°% = 0,453
DAB =5x10°
Sc = p xl;AB
*18/1 000

T 1413,20x5x10°5

=50924,06



A

Hf E— s _ =Ty
_ 0,453 x 0,00003
Kf T 5924,060.667
= 4,465 x 108
Kfa =Kfxa
= 4,465 x 108 x 1476,37
=0,0001/s
- . Saturated CcorliterL
oo W solute/
KD _ 0,285

177,79 x 5,5662

0,0003 m®/kg bed

Berdasarkan Hougen dan Marshall chart berikut, nilai minimal bed lenght parameter (Z) adalah

20 untuk mencapai C/C0O = 0,001 untuk waktu operasi tertentu

= = = E
Y
v — 0,00003 x 0,25 x 20
0,0001
=245m
ZID =450

Mencari Volume Bed
\V/ =i xmxD*xZ
= i x1x 0,543% x 2,41

=0,5685 m* = 20,075 ft3

Untuk mencari profil perbandingan konsentrasi keluar terhadap konsentrasi masuk digunakan

persamaan berikut :



Fal =
r = ——ofs ., =
Koo =

Nilai t diperoleh dari pembacaan grafik diatas untuk C/CO0 sebesar 0,001 = 19
t = 58962, 2574 s = 16,37 jam = 0,6824 hari
Artinya setiap 1 hari atau 16,37 jam kolom absorb di regenerasi
Menentukan Banyaknya Bahan Isian
Volume resin = 3’% x 0,54352 x 400
= 92,76 liter = 0,092 m*
Jumlah rata — rata bahan isian per ft2 = 162 buah
N = volume resin x jumlah rata rata isian per ft3
= 530,73 buah

Perancangan Cation Exchanger

Tinggi packing =245m

Dengan over desain =20%

Tinggi packing setelah di over design =245x12=294m
Diameter shell =0,5435m=21,39in=1,78 ft
Jenis packing = spheres 0,01

Volume bahan isian =0,0928 m?

Menghitung Tebal Dinding Kolom

LY,
"= (- 06P)

Dimana :
F = 12650 psi

sambungan yang dipilih = double welded butt joint



E =80%

C =0,125in

P =1 atm = 14,6959 psi
Over desain =20%

P setelah overdesain =1,2x 14,69 =17,63 psi
Ts =0,1406 in

Dipilih ukuran shell standar = 3/16 in
Menghitung Tebal Head

Untuk tekanan operasi antara 15 - 200 psig digunakan Torispherical Head (flange and Dished

head). Bahan head diambil sama dengan shell.

0D = IDshell + 2ts

OD =21,39+2x0,1406 = 21,77 in

Dicari ukuran OD standart :

Ob = 28,0000 in

ts = 0,1875in

icr = 1,7500 in (Tabel 5.7 Brownell and Young, 1959; hal :90)
r = 26,0000 in

E = 0,8000

C = 0,1250 in

f = 12650 psia

BT
“_4 icr

w =1,713in

(Persamaan 7.76 Brownell and Young, 1959 hal :138)




Prw

= +4C
(2fE - 0.2P)

th

(Persamaan 7.77 Brownell and Young, 1959 hal :138)
Th =0,163in

Dipilih ukuran standar = 3/16 in
Menghitung Tinggi Head

st
r

C

Denga nth = 3/16 in maka didapatkan sf = 1,5 — 2 in (table 5.4 Brownell and Young, 1959 hal
87). Sehingga dipilih sf = 2 in

ID=0D - 2ts
ID = 21,3996 in
1D 0,5435 m

a= E

a = 10,6998 in

AB=a—icr
AB = 8,9498 in

BC=r—icr
BC = 24,2500 in

AC=+BC* - AB?




b=r—AC

b =

Nyeaq =th+Db+sf

h Head (OA) =

Menghitung Volume Menara

22,5381

3,4619

5,6494
0,1435

Untuk ts = 3/16, maka Sf berkisar antara 1,5 — 2. Dipilih Sf=2 in = 0,1667 ft

Vsf =2 DZxSf
Vsf = 34& 1,782 x 0,1667

= 0,416 ft*=0,0118 m®
V dish = 0,000049Ds*
=0,000049 x 1,783
=0,0003 ft3
V head =V dish + Vsf
=0,0003 + 0,416
=0,4163 ft* = 0,0118 m*
V total = V shell + 2 x V head
=0,5685 + 2 x0,0118
=0,5921 m®
Sehingga tinggi cation exchanger adalah

Tinggi packing =2,94m

Ruang kosong di atas dan bawah packing adalah 15% tinggi packing

Ruang kosong =0,15x2,94=0,4412 m



Tinggi shell = tinggi packing + (2 x ruang kosong)
= 2,94 + (2 X 0,4412)
=3,82m
Tinggi total = tinggi shell + (2 x OA)
= 3,82 + (2 X 0,1435)
=4,1107 m

Perhitungan yang sama dilakukan pada Anion Exchange untuk mengikat ion — ion negative
yang ada dalam maltodekstrin cair yang spesifikasinya terdapat pada Bab 4 Spesifikasi Alat

L4.11 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.
Fungsi : Untuk memompa air dari tangki utilitas ke HE-101
Fasa : Cair

Tipe : Centrifugal pump

Data :P =1atm
T =30°C
Lajualir  =0,8 m%jam

Dibawah ini merupakan tahapan untuk perancangan alat unit Pompa P-101.
Perhitungan serupa juga dilakukan pada unit pompa proses lainnya. Skema pada Pompa P-101

dapat dilihat pada Gambar berikut.



Steam In

Steam Out
S4
Water > i I S3
S1 S2
P-101
Gambar L4. 10 Skema Pompa
Data Properti Fisik
Tabel L4. 2 Data Properti fisik air
Massa Fraksi ' 3 Densitas x Fraksi
Komponen (kg/jam) massa Densitas (kg/m?) massa (kg/m°)
Air (H,0) 810,07 1 998 998
Total 810,07 1 Total densitas (kg/m?) 998

Persamaan Antoine digunakan untuk menghitung tekanan uap. Persamaan yang digunakan

yaitu :
B
* = -
logl0 P*=A T 0
B
pr =10""T0
Tabel L4. 3 Konstanta antoine air
Konstanta antoine
Komponen A B C
Air 29,860 -3152,2 -7,303

Sumber : (Yaws, 1997)
T dalam °C



P dalam mmHg
Contoh menghitung tekanan uap untuk Air pada P-101.:
T operasi = 30°C

-3152,2

29,860 - (30 + (-7,303))

Puap Air = 10

= 4,202 kPa

Tabel L4. 4 Densitas dan tekanan uap air

Massa Fraksi Puap total
Komponen (kg/jam) massa Pusp (kPa) (kPa)
Air 810 1 4,202 4,202
810 1 Total Puzp (KPa) 4,202

Selain densitas dan tekanan uap, perlu dihitung viskositas bahan. Viskositas bahan dapat

dihitung dengan persamaan berikut:
LoglOuliq =A+ % +CT + DT?

B
A+=+CT + DT?
u :10 T

Tabel L4. 5 viskostas air

Komponen A B C D
Air -10,126 1792,50 0,0177 -1,26 x 10

Sumber : (Yaws, 1997)

Viskositas dalam centipoise

T dalam °C

Contoh menghitung viskositas untuk Air pada P-101.:

T operasi = 30°C

_ 10710126+ % +(0,0177 x 30) + (-1,26 x 105 x 30)

u
=1,006 cP = 0,00101 Pa.s

Massa .
Komponen (kg/jam) Fraksi massa K (Pa.s) U total (Pa.s)




Air 810 1 0,00101 0,00101
810 1 Total p (Pa.s) 0,00101

Data properti fisik lainnya antara lain:
. . . a massa
Laju alir volumetric (Q) = Yonsitas torl
810 kg/jam
~ 998 ke/m’
Temperatur (T) =30°C

Faktor kekasaran pipa () =0,0015 mm (untuk PVC)

= 0,8 m¥jam

Asumsi Panjang Pipa

Asumsi Panjang pipa yang dilalui fluida:

Pipa 1 (horizontal) :2,5m

Pipa 2 (horizontal) '2m

Pipa 3 (setelah pompa) :2m

Pipa 4 (setelah pompa) :1lm

Fitting : terdapat 1 elbow 90°

Pada setiap segmen pipa, perlu dihitung nilai pressure drop (AP) supaya bisa memperoleh

spesifikasi pompa sentrifugal yang digunakan pada P-101.

Kalkulasi Pipa
Pipal
Panjang (L) =25m
Inside Diameter (ID) =52,5018 mm
Elevasi (h) =0m
1
Luas penampang (A) =g XWX ID?

12
=- X = x (52,50 mm)?
4 7



= 2165,625 mm? = 0,0021 m?

Kecepatan (v) = %
0,8 m3/jam .
= ————=380,95 m/jam = 0,105 m/s
0,0021 m
pxvxID
Reynold (Re) =
u
998 <& x 0,105 2 x 0,0525 m
= = =5501,47
0,001 Pa.s
. 0,25
Friction (fD) = >
tog (3 7 x ID8+ 5,74 )
’ Reo’9
_ 0,25
- 2
log ( 0,045 )
5.74
37X00525 4
=0,05
Head Loss (H —foxL x &
ead Loss (Hioss) =fD x5 >
2,5 0,105 m/s)*
=0,05x —2t x QMY 5100 m
0,0525 m 2 x 9,8 m/s?
Pressure drop (AP) = p x g x (Hioss + Elevasi)/1000
=998 kg/m® x 9,8 m/s? x (0,100 m + (0))
= 0,97 kPa
I:>0Ut = Pin - AP
= (101,325 kPa — (0,97)) kPa
= 100,355 kPa
L
AP/100 =—x AP
100

2
=700 ¥ (0,97 kPa) = 0,0194 kPa



Kecepatan maksimum =

=2,53m/s
\/ 005 « 998 kg/m3

Setelah dilakukan perhitungan, didapat nilai AP/100 kurang dari 5 kPa dan kecepatan
fluida tidak lebih dari kecepatan maksimum, maka ID sebesar 0,525 m (20,66 in) dengan
Nominal Pipe Size 2” dan Sched. 40S dapat digunakan. (Sumber: Brownell, appendix K, hal.
387).

Valve
Tipe = Gate valve
Tekanan masuk (Pin) = Tekanan keluar segmen sebelumnya (Pipa 1)
= 100,355 kPa
Head loss (Hioss) =14m
Pressure drop (AP) = p x g x (Hioss + Elevasi)
=998 kg/m®x 9,8 m/s? x (1,4 m+ 0 m)
= 13,693 kPa
Pout = Pin - AP
= (100,355 — 13,693) kPa
= 86,662 kPa
Pipa 2
Panjang (L) =2m
Inside Diameter (ID) =52,5018 mm = 0,0525 m
1
Luas penampang (A) =g XWX ID?
=1 x 2 x (52,5018 mm)?
4 7

= 2165,625 mm? = 0,0021 m?



Elevasi (h)

Tekanan masuk (Pin)

Kecepatan (v)

Reynold (Re)

Friction (fD)

Head Loss (Hioss)

Pressure drop (AP)

Pout

AP/100

=0m

= Tekanan keluar pipa sebelumnya (Gate valve)
= 86,662 kPa

_Q
A
0,8 m3/jam .
= ————— = 380,95 m/jam = 0,10 m/s
0,0021 m2
_pxvxID
u
998 & x 0,102 x 0,0525 m
= o =52395
0,001 Pa.s
. 0,25
= P
log 3.7 ID8+ 5,74
’ Re0’9
_ 0,25
- 2
1og 0,045
3,7%0,0525 + 5’740 5
52395 %
=0,05
L 2
“fDx— X —
D 2
2,5 0,10 m/s)
0,05 x —om x QLMY 44450

0,0525 m 2 x9,8m/s?

= p x g X (Hioss + Elevasi)/1000

=998 kg/m® x 9,8 m/s? x (0,100 m + (0))
= 0,97 kPa

= Pin - AP

= (85,992 - 0,97) kPa
= 85,022 kPa

L
=—x AP
100



=—x (0,97 kPa) = 0,0194 kPa
100

80

Kecepatan maksimum D
— X p
4

=2.53 m/s
\/ 905 998 kg/m3

Setelah segmen pipa 2, kemudian terdapat pompa. Maka perhitungan dilakukan dengan

mengacu pada segmen pipa terakhir dengan Pout sebesar 84,322 kPa. Sehingga didapat

perhitungan sebagai berikut.

Perhitungan Pompa

Psuction (Pout pipa 2) = 85,022 kPa
Puap = 4,202 kPa
Pdischarge (Pin pipa 3) = 324,15 kPa
Psuction — P 2
NPSHA — suction uap v~
pxg 2g
_85.022kPa—4202kPa (2,53 m/s)>
998 kg/m3 x 9.8m/s2 2 x (9,8 m/s?)
=0,137 m
Pressure drop (AP) = Pout - Psuction
= (324,15 - 85,022) kPa
= 239,128 kPa
_ AP x 1000
HT pompa = xg
239,128 x 1000
T 998x98
=19m
W shaft —— x 239,828

3600

= 1,84 Kw = 2,46 Hp



Model SSH / 85H Size 2 x 21/:-8
FEET RPM 1750
METERS Curve CND498RO1
— i | 5 NPSH, - FEET
20k A B/ DIAL I =
. {1 63
boF s YA 7 69
crr — ] ~
I — I [ .
D 7]‘!16' _f-— —-r—..__i___ _\-. .\g"
15k SO0pEEY 1 ~ T~ S
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= | / AN B v e '
= F 615" ] T ~ 1 67 EFF%
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= : [ — [ N el
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o s
T "~
20 ’ 1'/z HP 2 HP
5
10
HOTE: Mot recommended for operation beyond printed H-0 curve.
0= 0
1] 40 80 120 160 200 U.5. GPM
1] 10 20 30 40 50  mihr
CAPACITY (Q)

Gambar L4. 11 Grafik Pompa (P-101)

Spesifikasi pompa yang di pilih :

1. RPM =1750
2. HT =19
3. NPSHR =8
4. Tipe = model SSH/8SH Size 2x 2.5 - 8
5. Power =4hp
6. Efisiensi =69%
7 code impeller = A
Pipa 3
Panjang (L) =2m

Inside Diameter (ID) =52,5018 mm = 0,0525 m



Luas penampang (A)

Elevasi (h)

Tekanan masuk (Pin)

Kecepatan (v)

Reynold (Re)

Friction (fD)

Head Loss (Hioss)

Pressure drop (AP)

1
=- X X |D?
4

1 22
=7 % = * (52,5018 mm)?

= 2165,625 mm? = 0,0021 m?

=0m

= Tekanan keluar pipa sebelumnya (Gate valve)
= 86,662 kPa

Q

A

0,8 m3/jam .
= ————=380,95 m/jam = 0,10 m/s
0,0021 m

_pxvxID
u

998 X& % 0,10 @ x 0,0525 m
_ m3 S

= =52395
0,001 Pa.s

0,25

2
log - &
3,7x 1D+ 5’349
Re™

0,25

P
log 0.045
3.7%0,0525 + 5’740 3
52395 %

= 0,05

L v2
=fDx— X —
ID 2g

25m_ . (010 m/s)

=0,05 x
0,0525 m 2 x9,8m/s?

=0,100 m

= p x g X (Hioss + Elevasi)/1000
=998 kg/m® x 9,8 m/s? x (0,100 m + (0))
= 0,97 kPa



Pout = Pin - AP
= (85,992 — 0,97) kPa
= 85,022 kPa

L
AP/100 =—xAP
100

2
=700 X (0,97 kPa) = 0,0194 kPa

80

—x

4

50
o =2.53m/s
\/0% x 998 kg/m?

Kecepatan maksimum

Fitting 1
Tipe = elbow 90°
Jumlah =1
K value =0,45x1
=0,45
Kecepatan (v) = nilai v pada pipa
=0,0025 m/s
K value x v2
Head loss (Hioss) - "
2g
_ 0,45 x (0,025 m/s)?
T 2x98mis
=1,4x10"m
Pressure drop (AP) =p % g X Hioss
=998 kg/m® x 9,8 m/s? x 1,4 x 10" m
=1,37 x 10° kPa
Tekanan masuk (Pin) = Tekanan keluar pipa sebelumnya (Pipa 1)
= 340,48 kPa

Tekanan keluar (Pout) = Pin— AP



= (340,48 — 1,37 x 10°°) kPa = 340,47 kPa

Pipa 4
Panjang (L) =2m
Inside Diameter (ID) = 52,5018 mm = 0,0525 m
1
Luas penampang (A) =g XX ID?
122
=- X = X (52,5018 mm)?
4 7
= 2165,625 mm? = 0,0021 m?
Elevasi (h) =0m
Tekanan masuk (Pin) = Tekanan keluar pipa sebelumnya (Gate valve)
= 86,662 kPa
_Q
Kecepatan (v) =
0,8 m3/jam .
= ———— =380,95 m/jam = 0,10 m/s
0,0021 m
pxvxID
Reynold (Re) =
n
998 <& x 0,10 2 x 0,0525 m
= — = 52395
0,001 Pa.s
- 0,25
Friction (fD) = >
log | ——s77-
3,7%x 1D+ Re0’9
0,25

p
log 0,045
3.7%0,0525 + 5’740 5
52395 %

= 0,05



v2

L
Head Loss (Hioss) =fD x el

2g
2
= 0,05 X 2,5m % (0,10 m/s)2 =0,100 m
0,0525 m  2x9.8m/s
Pressure drop (AP) = p x g % (Hioss + Elevasi)/1000
=998 kg/m3 x 9,8 m/s? x (0,100 m + (0))
= 0,97 kPa
Pout = Pin- AP

= (85,992 — 0,97) kPa

= 85,022 kPa
L
AP/100 =—<x AP
100
= ﬁ x (0,97 kPa) = 0,0194 kPa
. 80
Kecepatan maksimum = [
— X p
4

=2.53m/s
\/ 903, 998 kg/m3

Perhitungan yang sama dilakukan pada setiap pompa proses dan pompa utilitas yang
spesifikasinya terdapat pada Bab 4 Spesifikasi Alat

L4.12 Evaporator
Fungsi : Memekatkan larutan Maltodekstrin
Tipe Multi effect evaporator

Evaporator effect 1
kondisi operasi

Q = 159,55 Kg/s
Tin =30°C

T Out = 81,70 °C
AT =8,29°C

UD =3200

U X AT



Keterangan:

Q = Perpindahan panas

U = Kaoefisien perpindahan panas

A = suhu permukaan perpindahan panas

AT = perbedaan suhu antara aliran keluar dan aliran masuk

A - 159,55 1000
3200 x 11,41

A = 6m?

Kondisi tube calandria:

Ukuran tube =2in

Panjang tube = 12 ft

Dipilih: pipa standar dengan ukuran 2 in IPS schedule 40. Sehingga diperoleh
OD =235in

ID =2in
A’t (Flow area per pipe) = 3.35in? = 0.27916666667 ft> (Tabel 11 (Kern, 1965))
jumlah j tube. Nt = aItAxL
Keterangan:
A = suhu permukaan perpindahan panas
a’t = Luas aliran per pipa data dari (Kern, 1965). table 11
L = Panjangan tube

6
0.2792 X 12

= 1,79 buah = 2 buah
Dimensi Evaporator

Luas Penampang: A = Nt x a't
A = 2x0.2792
A = 0,5584
Diameter Evaporator: Devap = /4 xg
_ 4 0,5584
V1
= 0,84 ft
= 10,08 in
Tinggi evaporator: Asumsi diH/D = 1.5
H = 15x D
= 15x 0,84

= 1,26 ft = 15,12 in
Diameter Centerwall:



Asumsi Dcw 1 x D evap
1x0,84

0,84 ft

Tebal minimum shell :

Keterangan:

ts
p
f

-

m
|

Pdes X r

~F x E — 0.6 Pdes
(Persamaan 14.34 Brownell & Young)

+C

ts

Tebal Evaporator

Tekanan design

Tegangan yang diijinkan (max. Allowable Stress). Bahan yang
digunakan adalah : Stainless Steel SA-167 Grade 11 type 316
(Brownell and Young him. 342) = 18750 psi ( Brownell & Young .
item 4 . hal 342)

Jari - jari inside diameter of shell (in)

Faktor korosi. diperkirakan umur pabrik alat 10 tahun sehingga
0.125 in ( Tabel 6 . Peters hal 574 )

Welded Joint Efficiency untuk single welded butt joint dengan
backing stripfull radiography dengan stress relieve 80 % ( Table
13.2 hal . 254 . Brownell & Young )

Bahan konstruksi shell adalah : : Stainless Steel SA-167 Grade 11 type 316

=
E
C

P operasi

P des

= 18750 psi
0.8
0.125

0,50 bar = 7,25 psi

1.1 x Poperasi
= 1.1x7,25
= 7,975 psi

Sehingga ts

ts

7,25 x 15,18
= + 0.125
18750 X 0.8 — (0.6 X7,25)

0,132 in
= 0.18575 in (Standarisasi dari Brownell Tabel 5.7 Hal 89)
=3/16in

Standarisasi Diameter

OD =ID +2t
=0,84 + 2(0.18575)
=30in
= 32 in (Standarisasi dari Brownell Tabel 5.7 Hal 89)
ID =0D-2t

ID =32-2(0.18575)



ID =31,6285in
Tebal colonical dishead (bawah)
sudut conis yang dipakai 30°
P XD
2cosa (f.E—-0.6P)

10,25 x 24,3
= +C
2 cos a (18750 X 0.8 — 0.6 X 10,25)

= 3/8in
Evaporator effect 2
kondisi operasi

Q  =118,93Kgls
Tin =71,56 °C
T Out = 77,18 °C
AT = 10,14p°C

tebal colonical =

UD =1950

sehingga luas permukaan yang dibutuhkan:
A = 2

UD x AT

1511,452633 x1000
A =

1950 x 13,40

A = 57,8435756984 m?

Kondisi tube calandria:

Ukuran tube (ID)= 2 in

Panjang tube (L) = 12 ft

Dipilih: pipa standar dengan ukuran 2 in IPS schedule 40. sehinggadiperoleh
OD =2.35in

ID =2in

A’t (Flow area per pipe) = 3.35 in? = 0.27916666667 ft? (Kern, 1965) table 11

jumlah /j tube. Nt = a,tAx -
— 57,8435756984
0.2792 X 12
= 18 buah
Dimensi Evaporator
Luas Penampang: A = Nt x a't
A = 18 x 0.2792
A = 5,0256
Diameter Evaporator: Devap = /4 X %
- 4 X 5,0256

2,53ft =30,36in



Tinggi evaporator:

AsumsidiH/D = 15
H = 15x D
= 15x 2,53

= 3,795ft =4554in
Diameter Centerwall:
Asumsi Dcw = 1xDevap
= 1x2,53
= 25b3ft

Tebal minimum shell :

— Pdes Xr
5= FXE—06Pdes
Bahan konstruksi shell adalah : Stainless Steel SA-167 Grade 11 type 316
F = 18750 psi
E = 0.8
C = 0.125
P operasi = 0.41 bar = 5,94 psi
P des = 1.1 x Poperasi
= 1.1 x 5,94 psi
= 5,94 psi
Sehingga ts
5,94 X 15,18
Ts = 18750 X 0.8 — (0.6 X5,94) + 0.125
=0,131in
= 0.18575 in (Standarisasi dari Brownell Tabel 5.7 Hal 89)
=3/16in
Standarisasi Diameter
OD =ID+2t
= 30,36 + 2(0.18575)
=30,73in
= 32 in (Standarisasi dari Brownell Tabel 5.7 Hal 89)
ID =0D-2t
=32 -2(0.18575)
=32,3715in

Tebal colonical dishead (bawah)

sudut conis yang dipakai 30°

tebal colonical = PxD +C
2cosa(f.E—0.6P)

5,94 X 24,3
= +C
2 cos a (18750 X 0.8 — 0.6 X 5,94)

= 1/4in
Evaporator effect 3



kondisi operasi

Q = 1454,32421 Kg/s
Tin =77,18°C
T Out = 53,93 °C
AT =23,52°C
UD =1100
sehingga luas permukaan yang dibutuhkan:
A = ¢
UD X AT
1454,32421 xX1000
A =
1100 x 23,52
A = 56,2122839363 m?
Kondisi tube calandria:
Ukuran tube = 2in
Panjang tube = 12 ft

Dipilih: pipa standar dengan ukuran 2 in IPS schedule 40. sehinggadiperoleh
OD =235in

ID =2in
A’t (Flow area per pipe) = 3.35 in? = 0.27916666667 ft*> (Kern, 1965) table 11)\
jumlah /j tube. Nt = 2
_ 56,2122839363
B 0.2792 X 12
= 17 buah
Dimensi Evaporator
Luas Penampang: A = Nt x a't
A = 17 x 0.2792
A = 4,7464
Diameter Evaporator: Devap = /4 X g
- 4 X 4,7464
= 2,46 ft =29,52 in
Tinggi evaporator:
AsumsidiH/D = 15
H = 15x D
= 15x 246

= 3,69ft =4428in
Diameter Centerwall:
Asumsi Dcw =  1xDevap



= 1x246

= 2,46 ft
Tebal minimum shell :
ts = Pdes Xr
f XE—0.6 Pdes
Bahan konstruksi shell adalah Stainless Steel SA-167 Grade 11 type 316
F = 18750 psi
E = 0.8
C = 0.125
P operasi = 0,15 bar = 2,17 psi
P des = 1.1 x Poperasi
= 1.1x2,17
= 2,387 psi
Sehingga ts
2,387 X 14,76
ts = 18750 x 0.8 — (0.6 X2,387) + 0,125
=0,127 in
= 0.134 in (Standarisasi dari Brownell Tabel 5.7 Hal 89)
=3/16in
OD =ID+2t
=29,52 + 2(0.134)
= 29,78 in

= 30 in (Standarisasi dari Brownell Tabel 5.7 Hal 89)

ID =0D-2t
=30-2(0.134)
=29,732in
Tebal colonical dishead (bawah)

sudut conis yang dipakai 30°
P XD
2cosa (f.E—-0.6P)
2,387 x 22,8

= +C
2 cos a (18750 X 0.8 — 0.6 X 2,387)

= 3/16in

tebal colonical =

L4.13 Pompa Vakum

Pompa vakum (VP-301) berfungsi untuk Mengeluarkan molekul gas dari unit
evaporator (EV-301) sehingga sistem dalam evaporator (EV-301) menjadi vakum. Tipe

pompa vakum yang digunakan adalah Roots Vacuum Pump dengan material bahan berupa



Stainless steel SA-167 grade 11 type 316.
a) Menentukan laju alir Volumetri Fluida
Data Fluida :

Tekanan (P1) =700 mbar

= 0,7 bar
n = 27,82 mol
R = 0,000082 m3.atm/mol K
Temperatur = 363,58 K

Laju alir volumetri fluida yang mengalir dapat ditentukan menggunakan persamaan

gas ideal, yaitu :
P.V=n.R.T

Dimana, untuk mencari laju alir volumetri menjadi :

_NXRXT
P

27,82 mol X 0,000082 m3.atm/mol K x 363,58 K
0,7 atm

1,18 m3/jam

b) Menentukan Daya Pompa Vakum

Daya pompa vakum diperoleh berdasarkan persamaan :

V X AP

Ppompa vakum =
36000 X 717

Dimana :
V =1,18 m3/jam

AP = Perbedaan tekanan antara tekanan suction (P1) dengan tekanan keluar (P2)

pompa vakum
=1013,25 mbar — 700 mbar
= 313,25 mbar

n mech = Efisiensi mekanikal pompa vakum, untuk pompa vakum jenis roots vacuum



pump effisiensi mekanikal pompa sebesar 85%

V X AP
Ppompa vakum =
36000 x 77
1,18 m3/j X 313,25 mb
Ppompa vakum = 2i3mejem etia
36000 x 0,85
=0,12 kW

=1Hp

L4.14 Tangki Penyimpanan HCI (T-101)

Fungsi : Tempat penampungan HCI

Fasa : Cair

Bentuk : Tangki silinder teagk dengan flat bottomed dan torispherical
Jumlah : 1 unit

Bahan Konstrruksi  : Stainless steel SA-167 tipe 316

Kondisi operasi

Tekanan 1 atm
Temperatur :30°C
Waktu tinggal > 7 hari = 168 jam

Menentukan VVolume Cairan

Laju alir liquid = 0,177 kg/jam
Densitas liquid = 1637,199985 kg/m?
_ Laju alir x waktu penyimpanan
Volume B Densitas
_ 0,177 x 168

" 1637,199985
=0,02m?
Overdesign  =20%
Vit =Volume x 1,2

=0,02x1,2



= 0,02 m*® = 5788,47 liter

Menentukan Diameter Dalam Tangki (ID)

H:ID =15

H =151I1D

\Y =Y xnxID?XH
_ 4xVt 1/3

ID _(1,5x7r)

_ 4 x 0,02 1/3
- (1,5 x 3,14)

=0,26 m=10,42in

=0,132m=5,211in
H =15XID

=15x0,26

=0,40m=15,61in

Menentukan Tebal Tangki (Ts)

. vVt
H cairan =
0,25 x T x ID?

_ 0,02
0,25 x 3,14 x 0,262

=0,40 m
Safety Factor =20%
P hidrostatik =pxgxh
= 1637,199985 x 9,8 x 0,40
= 6413 N/m? = 0,06 atm
P desain = 1,2 x (P operasi + P hidrostatik)

=12x(1+0,06)



= 1,28 atm = 18,75 psi

Pxr

ts =—+C (Brownell and Young hal 275)
fxE—0,6P
Dimana :
f = Tegangan maksimum yang diinginkan (allowable stress) = 1250 psi
E = Efisiensi penyambungan
Karena menggunakan tipe penyambungan : Single welded butt joint
Maka berdasarkan tabel 13.2 Brownell Young, didapatkan nilai efisiensi
penyambungan : 80%
r = Jari jari
Cc = Faktor korosi = 0,125 dengan umur alat 10 tahun
P = Tekanan
ts 18,75 x 12,39 +0,125

"~ 12650 x 0,8—0,6 x 18,75
=0,1in
Diambil ts standar 3/16 in (Brownell and Young, table 5.6)
Menentukan Diameter Tangki Sesungguhnya
OD =ID+(2xts)
OD =10,42 +2x(3/16)
=10,79in=0,274 m
Diambil OD standar 30 in
ID =0D-(2xts)
ID  =10,79 - 2 X (3/16)
=11,62in=0,295m
Menentukan Tebal Head
Berdasarkan nilai OD yang digunakan, diperoleh data dari tabel 5.7 brownell & young :
lcr =0,75
r =12

Berdasarkan Brownell him.256 - 258 karena icr/r > 6% maka persamaan yang digunakan



W = 1@ + Vro/r)

pr W

“E-o03p "
Dimana : W = faktor intensifikasi stress untuk torispherical head

ri = inside corner radius
rc = Radius of Crown

30

1

W =;xG+ 1,875)
=1,75

th Pxrxw

T 2xfxE-02xP

18,75x 30 x 1,75
2x12650x0,8-0,2 x 18,75

+ 0,125

= 0,144 in, diambil diameter standar = 3/16 in
Menentukan Tinggi Head Tangki
Berdasarkan tabel 5.6 untuk th yang digunakan, maka :
sf=15-2in digunakansf=1,5in
Tinggi head (OA) = th + b + sf (Brownell and Young 1959)

l { = head thickness. inches
a= -

2 ter = inside-corner radius, inches

b !IBC}’ IAHP gf = straight tlange, inches
= r —_— e

r = radius of dish, inches

AR = FE. —_ b'm.} 0D = outside diameter, inches
b = depth of dish (inside), inches
BC = r — lier) a = ID 2 = inside radius. inches
AC = WV tlc‘z - {ABF s = slope of cone, degrees
OA =t + b -+ sf OA = vverall dimension, inches
o= dizmeter of flal spot, inches
a  =—2=58lin

AB =581-0,75=5,061In



BC =12-0,75=11,25in

AC  =(11,25°>-5,06%)°° =10,05 in

b =12-10,05=1,95in

OA =0,1875+15+1,95=3,64in=0,09 m
Menentukan Volume Head

Bagian lengkung torispherical head (\VVh') diasumsikan icr/r = 6% (tanpa bagian straight flange)
Vh' =0,000049 x 1D®

Vh>  =0,000049 x 11,623
=0,076979479 in
Bagian straight flange (Vsf)
Vsf  =2D2sf
Vsf  =0,25x3,14x11,622x 1,5
= 159,27 in
Total volume head (\Vh) = Vh' + Vsf
Vh =0,07 + 159,27
= 159,34 in = 0,0026 m®
Menentukan Tinggi Tangki
Tinggi Shell
Vshell = Vt-Vh
V shell = 0,02 — 0,0026
=0,02m3

Hshell =% xnxID?*x H

_ 0,02
0,25 x 3,14 x 0,292

=0,28m

Ht =Hshell + (2x OA)



Ht  =0,28+(2x0,092)
= 0,47 m = 18,33 in

Perhitungan yang sama dilakukan pada tangki untuk menyimpan NaOH yang spesifikasinya
terdapat pada Bab 4 Spesifikasi Alat

L4.15 Reaktor Liquifikasi
Fungsi : Mereaksikan pati menjadi dekstrin dengan bantuan enzim a-amylase

Temperature :95°C

Tekanan : 1 atm
V cairan - 4290,691 L = 4,290 m® = 151,52 ft®
V shell :11444,714 L = 11,444 md = 404,170 ft

p campuran : 1127,731 kg/m? = 70,402 Ib/ft

Menghitung Dimensi Reaktor

D:H=1 (Brownell, 1959)

Volume shell = %I:F H

4 x 11,444
D shell= 3/ o
3,14

=2,442 m=96,17 in = 8,014 ft
D shell = H shell, sehingga :
H shell = 2,442 m = 96,17 in = 8,014 ft
Bentuk reaktor yang dipilih:
Untuk P operasi 1 atm dipilih bentuk toresperical dished head ( Brownell, page 88)

V dish = 0,000049Ds?



=0,000049 x 8,0143
= 0,025 ft3 = 43,59 in®* = 0,000714 m?

Menghitung Tinggi Cairan

_ Vcairan

Hc = x Hs
Vshell

4,290

= x 2,44
11,444+0,238

=0,897 m
Tekanan Design (P design)
P lingkungan =1 atm = 14,689 psi
G = 9,8 m/s?
Faktor Kelonggaran =20%
P hidrostatis
Ph =pxgxh
=1127,731x 9,8 x 0,897
=9915,167 Pa = 1,438 Psi
P design = (1 + factor kelonggaran) x (Ph + Po)
=(1+0,2) x (1,438 + 14,698)
= 19,363 Psi

Menghitung Tebal Shell

ts = fx};—f;w +C

Dimana :

P = 19,36329135 psi
r = 1,221467081 m
f = 12650 psi

E = 80%



C = 0,1250 in / 10 tahun

Sehingga,

19,363 x 1,221
12650 x 0,8—0,6 x 19,363

ts + 0,1250

0,127 in
Diambil ts standar = 3/16 in
Spesifikasi Reaktor

Untuk ts = 3/16, diambil sf =2 in = 0,1667 ft

Vsf  =2D2sf

_ 3,14
4

8,0142% x 0,1667
= 8,404 ft* = 0,238 m® = 14522,97 in®
V head =V dish + Vsf
=0,025 + 8,404
= 8,429 ft* = 0,238 m® = 14522,97 in®
V reactor =V shell + 2 x Vhead
=11,444+2x 0,238
=11,922 m®
Menghitung Tebal Head
P = Pdesign — Plingkungan
= 19,363 — 14,869
= 4,66 psi
OD =IDshell+2xts
=96,17 +2x 0,127
=96,553in=2,452m

Dicari ukuran OD standart :



oD
ts

icr

th

= 102  in
= 0,1875in
= 6,125 in
= 96 in
= 0,8

= 0,1250 in

= 12650 psi

r

o)

cr

_1 9%
- 4( 6,125)
=1,731in

_ PxrxW
2xfxE-02xP

4,665 x96 x 1,73

+C

(Tabel 5.7, Brownell & Young, 1959:90)

(Tabel 5.7, Brownell & Young, 1959:90)

(Tabel 5.7, Brownell & Young, 1959:90)

" 2x12650 x 0,8—0,2 x 4,665

+0,1250

= 0,163 in, diambil th standar = 3/16

Menghitung Tinggi Head

T

C

Gambar L4. 12 Penentuan tinggi head

Dengan th sebesar 3/16" maka didapatlah nilai sf adalah 1 1/2 - 2,5

Sehingga, dipilih sf: 2,000 in



ID=0D — 2ts

ID = 101,625 in
= 2,581275 m
a=D
2
a = 50,8125 in
AB=a—der
AB = 44,6875 in
BC=r—icr
BC = 89,875 in

AC=+/BC* — AB?

AC = 77,97783639 in

b=r—AC

b = 18,02216361 in

Nyeqq =th+b+sf

h Head (OA) 20,210 in

0,513325456



NReakror = 2 Nyead + Nepen

h Reaktor

3,469585073 m

136,5979113 in

Menghitung Spesifikasi Pengaduk

Dari tabel 8.3 Rase, 1977 :

Sistem : reactions in solutions : Turbine (max : 20.000 gal)
Propeller (max : 10.000 gal (x 37 m3))
Paddle (max : 1000 gal)

Dipilih : Turbine, karena :

1) Jenis pengaduk ini efektif untuk jangkauan viscositas yang sangat luas

2) Pencampuran sangat baik, bahkan dalam skala mikro

jenis = 6 flat blade turbine impeller

PN
IZr
D | Z,{ Z; | Baffles *
<_L_> 7L ‘ Dn —D-=|— D,' NO u'),D',
L —— 1§ " Turbina with N 2.7-]0.75-
Di . I‘Zi 6 flat blades. 0230, %) 020, 1 3 39 |13 41017

Gambar L4. 13 Type impeller

Dt/Di = 3

Dt = 101,625in  =2,581275m
Di = 33,8751in =0,860425 m
Zi[Di = 0,7500

Zi = 25,40625in =0,64531875m



Z|/Di

W/Di

w

L =

H =

2,7000
91,4625 in
0,1700

5,75875 in

=2,3231475 m

=0,14627225m

0,25.Di = 8,46875 in =0,21510625 m

0,2.Di =6,775in

=0,172085 m

Didapatlah spesifikasi pengaduk sebagai berikut:

Diameter pengaduk (Di)

Jarak pengaduk ( Zi)

Tinggi pengaduk (H)

Lebar pengaduk (L)

Lebar baffle (W)

Jumlah baffle

Tinggi baffle

Tinggi cairan dalam reaktor (ZL)

Menghitung Jumlah Impeler

0,860425

0,64531875
0,172085

0,21510625
0,14627225
4 buah
1,954347329

2,3231475

WELH (Water Equivalen Liquid High)

WELH = h cairan X sg

=2,323x 1,17

= 2,727 m = 8,947 ft

Sg =

1,127

~ 0,961

pair

_ pcairan

=1,173

2impeller =

WELH

m

m

m



_ 2,72
2,581

= 1,056 , maka didapat jumlah pengaduk = 1
Menghitung Kecepatan Putaran Pengaduk

N _ 600 |[WELH
nDI | 2DI

_ 600 2,727
3,14 x 2,822 ) 2 x 2,822

= 85,21 rpm = 1,420 rps

Menghitung Daya Reaktor
Bilangan Reynold

X N x Di?
Re :p—
u

70,402 x 1,42 x 2,822

0,569
=1398,574
8 100
/‘\, i
@ 3,5
® 40 —a\
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F1G. 477. Power consumption of various agitators expressed in terms of Po as a function of Reynolds number, Re. For curves
marked with ° surface effects become important and the Froude number Fr = g/n*D; is included as indicated for Re > 300.

Gambar L4. 14 Grafik bilangan reynold untuk reaktor

dari fig.477, Brown page 507, didapatkan



Po =5

_PoxN3xDi%xp

Power Pengaduk
Gc

_ 5x1,423x 2,8225%x 70,402
32,174

=5618,59 ft.Ibf/s = 10,21 Hp

Efisiensi = 80%
_ 10,21
Daya =08
= 12,769 Hp

Perhitungan yang sama dilakukan pada reactor sakarifikasi untuk mengubah dekstrin menjadi
maltodekstrin yang spesifikasinya terdapat pada Bab 4 Spesifikasi Alat

L4.16 Screw Conveyor (SC-101)

Fungsi : Membawa bahan padatan sekaligus produk
Fasa :Padat

Kondisi Operasi :

Massa bahan : 454,5 kg/h

P desain :1atm

Berdasarkan Perry's Edisi VII Tabel 21-3 bahan yang dapat dimasukan ke dalam screw

conveyor dapat diklasifikasikan ke dalam C16R, dimana :

C = Granular 3,18 mm to 12,7 mm

1 = Sluggish — angle to respose 45° and up
6 = Nonabrssive

R = Give off dust

Berdasarkan Perry's Edisi VII Tabel 21-5 bahan memenuhi screw conveyor 30 %
Penentuan Kapasitas Conveyor

Bahan masuk = 454,5 kg/h = 1001,998 Ib/h



Faktor Keamanan =20%

Densitas bahan = 1500 kg/m®= 93,64 Ib/ft

_ bahan masuk

Kapasitas volume =
densitas bahan

_1001,998
93,64

=10,7 ft/h

Berdasarkan table 21-6 Perry edisi VII hal 21-8

Kapasitas = 200 ft3/h = 3,333333333 ft3/min
Diameter piringan = 9 in
Diameter pipa = 25 in
Diameter corong = 2 in
Hanger centers = 10 ft
Panjang = 15 ft
Perhitungan Daya Conveyor
p _ CxLxWxF
33000

Dimana :
C = Kapasitas Screw Conveyor
L = Panjang Screw Conveyor
W = Massa jenis
F = Fakor material = 2,50
p — 3,33 x15x 93,64 x 2,50

33000

=0,355 hp

Efisiensi = 80%

Daya = P x Efisiensi



= 0,355 x 80%
= 0,443 hp

Perhitungan yang sama dilakukan pada SC-102, SC-201, SC-301 yang spesifikasinya terdapat
pada Bab 4 Spesifikasi Alat

L4.17 Belt Conveyor (BC-301)

Fungsi = Mengangkut hasil saringan dari RDF-301
Jenis = Open belt conveyor

Temperature =30°

Laju alir massa = 7409,56 kg/batch = 1,02 m*/jam

Densitas bahan =7266,79 kg/m?

Waktu Pengangkutan = 2 menit
Kapasitas = 308,73 kg/jam
Laju alir massa overdesign = 1,2 x kapasitas
=1,2x 308,73
= 370,48 kg/jam = 0,37 ton/jam
Laju alir conveyor = 0,37 ton/jam
Perhitungan Dimensi

Berdasarkan Perry's ed.7" tabel 21.7 hal 21.11 maka dipilih belt dengan

Kapasitas = 32 ton/jam = 4,40 m3/jam
Tipe = Troughed belt on 45° Antifriction idlers
Luas belt = 0,11 ft? = 0,0102 m?
Kecepatan Belt =100 ft/menit
Volumetric rate = luas belt x kecepatan belt
=0,11 x 100

=11 ft3/menit
Panjang belt =20 m = 65,62 ft (Perry’s ed. 7% table 21.7 hal 21.11)
Elevasi =3m=9,84ft



Menentukan Daya

0,03 j belt+150 0,03 1x12 k t belt

Menentukan daya untuk belt kosong = 23X Panjang be )xggo x(1x12) x kecepatan be
_ 0,03 x (65,62+150)x (0,03 x (1 x 12) x 65,62

990

=0,23Hp

0,03 x (panjang belt+150) x laju alir conveyor
990

Menentukan daya untuk membawa bahan =

_ 0,03 x(65,62+150)x (0,03 x (1x12) x 0,37
990

= 0,0024 Hp

_laju alir conveyor x elevasi

Menentukan daya akibat Elevasi 59

= 0,0037 Hp
Menentukan daya total = Daya belt kosong + daya belt isi + daya akibat elevasi
=0,23 + 0,0024 + 0,0037
= 0,2413 Hp
Efisiensi =80 %
Daya sesungguhnya =P x efisiensi
=0,2413x0,8

= 0,20 Hp



LAMPIRAN 5

ANALISIS EKONOMI

L5.1. Ketetapan yg diambil

Pada perancangan pabrik diperlukan Analisa ekonomi untuk mengetahui perkiraan

jumlah investasi modal. Analisa ekonomi tersebut meliputi :

a > w0 DN

Capital Investment dan kepemilikan modal.

Besarnya keuntungan yang didapat dan Break Event Point
Net Cash Flow/Net present Value.

Pay Back Period / waktu pengambilan modal.

Internal Rate of Return.

Dalam perancangan pabrik Maltodextrin, perkiraan Analisa ekonomi dilakukan

berdasarkan pada kapasitas yang telah ditentukan. Sedangkan untuk perkiraan alat-alat

produksi dan penunjang diambil berdasarkan dari berbagai buku dan website.

Adapun asumsi yang dilakukan dalam Analisa ekonomi perancangan pabrik

Maltodextrin, adalah sebagai berikut :

a.

> Q - o

Pembangunan fisik pabrik akan dibangun pada akhir 2023 dengan massa konstruksi,
investasi,dan instalasi selama satu tahun, sehingga pabrik diharapkan mulai
beroperasi secara komersial pada akhir tahun 2024.

Proses yang digunakan merupakan proses semi batch.

Jumlah hari kerja dalam setahun adalah 330 hari.

Shut down dilakukan selama 28 hari yang bertujuan untuk dilakukannya perawatan,
perbaikan alat menyeluruh,sedangkan start up berlangsung selama 14 hari dalam
satu tahun.

Modal kerja (Working Capital) diperhitungkan selama 3 bulan.

Umur alat pabrik 10 tahun.

Asumsi nilai mata uang dollar terhadap rupiah tahun 2022 adalah 1US$ = Rp.15.500
Pada tahun 2024 kondisi pasar stabil dengan tingkat bunga bank yaitu 10%.
Kenaikan harga hasil produk sebesar 10% per-tahun.

Kenaikan gaji pegawai sebesar 10% per-tahun.



k. Salvage Value 10% dari Fixed Capital Investment (FDCI) tanpa harga tanah.
L5.2. Index harga

Penaksiran harga dalam perhitungan ekonomi pabrik maltodextrin digunakan Chemical
Engineering Plant Cost Index seperti pada Tabel L5.1

Tabel L5. 1 Indeks Harga Tahun 1987-2022

Tahun Index
1987 324
1988 343
1989 355
1990 356
1991 361,3
1992 358,2
1993 359,2
1994 368,1
1995 381,1
1996 381,7
1997 386,5
1998 389,5
1999 390,6
2000 394,1
2001 394,3
2002 395,6
2003 402
2004 4442
2005 468,2
2006 499,6
2007 525,4
2008 575,4
2009 521,9
2010 550,8

2011 585,7



2012
2013
2014
2015
2016
2017
2018
2019
2020
2021
2022

584,6
584,6
576,1
556,8
615,1
627,8
640,5
653,2
665,8
678,5
691,2

Sumber :http:// www.chemengonline.com/pci

Tabel L5.2 menunjukan indexs harga pada tahun 2023-2027 yang dihitung dengan

menggunakan metode ekstrapolasi regresi linear dari data tahun sebelumnya.

Tabel L5. 2 Indeks Harga Tahun 2023-2027

Tahun Index
2023 703,9
2024 716,5
2025 729,2
2026 7419
2027 754,6

Garfik Linearisasi dari tabel indeks harga diatas sehingga diperoleh data tahun 2023-

2027 dapat dilihat gambar L5.1.


http://www.chemengonline.com/pci
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Gambar L5. 1 Grafik Hubungan Indeks Harga Terhadap Tahun
Bedasarkan regresi linear pada gambar L5.1., diperoleh persamaan garis :

Y =9.878x — 19325

Sehingga indeks harga pada tahun 2023 dapat ditentukan dengan menggunakan persamaan

garis dan didapatkan harga cost index untuk tahun 2023 sebesar 703,9.

Ditentukan harga alat pada kapasitas yang sesuai dengan tahun pendirian pabrik
berdasarkan pada persamaan Plant Design and Economics for Chemical Engineers, Max S

Peter Halaman 164, sebagai berikut :
02 = H1 12 K2 exp

Harga Total = H2 x n

Keterangan :

H> : Harga alat yang dicari (pada tahun konstroksi pabrik)
H1 : Harga referensi (harga pada tahun yang telah diketahui)
I1 : Indeks harga tahun konstruksi pabrik.

I> : Indeks harga tahun referensi atau terpasang

K1 : Kapasitas yang diketahui

K> : Kapasitas sekarang

n : Jumlah alat



exp : Eksponen (Perry Tabel 9-50 halaman 9-69)

L5.3. Daftar Harga peralatan
0 = H1 12 K2 exp
= H1lx () x ()

Harga Total = H2 x n

Keterangan :

H> : Harga alat yang dicari (pada tahun konstroksi pabrik)
H: : Harga referensi (harga pada tahun yang telah diketahui)
I1 : Indeks harga tahun konstruksi pabrik.

I> : Indeks harga tahun referensi atau terpasang

K1 : Kapasitas yang diketahui

K : Kapasitas sekarang

n : Jumlah alat

exp : Eksponen (Perry Tabel 9-50 halaman 9-69)

Salah satu contoh perhitungan alat, sebagai berikut :

Silo Bahan Baku Onggok (S-03)

Kapasitas :554,78 m®

Jumlah : 1

Harga :$100.000 x 22 x (FE20)049

729,2

' Rp. 1.205.5



Tabel L5. 3 Harga Alat Proses Pabrik Maltodextrin

Kode Nama Alat Kapasitas Jml | Harga ($) Exp Harga Satuan Harga Total
Rp Rp
MX-01 Mixer Tank 1750054 | | /iam 1 1500 0,44 27.883.427 27,883,427
RL-01 Reaktor Liquifaction 17212 1\ g/jam 1 5040 0,44 93.688.316 93,688,316
RS-01 Reaktor Sakarafikasi 17651 |y g/jam 1 5500 0,44 102.239.233 102,239,233
RF-01 Rotary Drum Filter 17651 | 1g/jam 1 16000 0,56 291.423.225 297.423.225
UF-01 Ultrafiltrasi Membran 2| tonfjam | 300 54 0,56 839.132 839.132
CE-01 Cation Exchange 25 Ton/jam 1 1500 0,56 92.612.500 92.612.500
AE-01 Anion Exchange 25 Ton/jam 1 1500 0,56 92.612.500 92.612.500
EV-01 Evaporator 5000 | kg/jam 3 16600 0,54 926.156.000 2,788,342,741
SD-01 Spray Dryer & Cyclone 3000 1 iam 1 120000 0,54 1.860.000.000 2,230,674,193
S-01 Silo Onggok 52598 | \ojiam 1 100000 0,7 1,858,895,161 1,858,895,161
5-02 Silo CaClz 2150 | Kgfjam 1 1000 0,7 18,588,951 18,588,951
5-03 Silo Maltodextrin 27964 | g/jam 1 100000 0,7 1,858,895,161 1,858,895,161
HB-01 | Bin Hopper Alpha Amylase 300 | kg/jam 1 500 0,7 9,294,475 9,294,475
T-01 Tangki Air 105000 | s 1 131100 03 2,437,011,556 2,437,011,556
T-02 Tangki HCI 1500 | 1 105100 03 1,953,698,814 1,953,698,814
T-03 Tangki NaOH 1500 | s 1 105100 03 1,953,698,814 1,953,698,814
Screw conveyor 9 in 5 200 0,5 3.704.500 18,588,951
Belt Conveyor 91 In 1 380 05 7,063,801 7,063,801
P-201 Pompa Slurry 101,50 | g 8 4500 0,67 69.750.000 669,202,258
P-202 Pompa HCI 98,01 || 1 499 0,67 9,275,886 9,275,886
P-203 Pompa NaOH 98,01 | /s 1 499 0,67 9.312.361 9.312.361
P-301 Pompa Filtrat 50,88 L/s 1 200 0,67 7.775.850 7.775.850
Pompa Air 50,52 L/s 1 100 0,67 1,858,895 1,858,895
Tangki Air Demineralisasi 1500 m* 1 1500 0,3 23.250.000 23.250.000




Tangki penyimpanan Bahan bakar 1500 gal 1 200 0,3 3.000.000 3.000.000
Cooling Tower 25.6/ Btu/hr 2 4500 0,6 3.375.000.000 6.750.000.000
Boiler 337800 Lb/hr 1 115050 0,3 1.783.275.000 1.783.275.000
Pompa utilitas 50,39 L/s 2 100 0,67 1.550.000 3.100.000
Generator 4500 kW 1 25200 03 390.600.000 390.600.000




L5.4. Gaji Karyawan

Tabel L5. 4 Gaji Karyawan

No. Jabatan Jumlah Pé]r?g_ijgink%n Gaji / bulan (Rp) Total C(BF?IJ;i)/bulan
Minimum
1 Dewan komisaris 1 S2 Rp 25,000,000.00 |Rp 25,000,000.00
2 Direktur 1 S2 Rp 30,000,000.00 |Rp 30,000,000.00
3 Manajer 4 S1 Rp 18,000,000.00 |Rp 72,000,000.00
4 Kepala Bagian 10 S1 Rp 12,000,000.00 [Rp 120,000,000.00
5 Kepala Seksi 2 S1 Rp 10,000,000.00 |Rp 20,000,000.00
6 Sekretaris Direktur 2 D3 Rp 8,000,000.00 |Rp 16,000,000.00
7 Sekretaris Manajer 4 D3 Rp 5,000,000.00 |Rp 15,000,000.00
Karyawan Shift
8 Proses
Ketua regu shift 3 S1 Rp 8,000,000.00 |Rp 24,000,000.00
Anggota shift 18 D3 Rp 6,000,000.00 |Rp 108,000,000.00
9 Utilitas
Ketua regu shift 3 S1 Rp  8,000,000.00 [Rp 24,000,000.00
Anggota shift 12 D3
10 Maintenance
Ketua regu shift 3 S1 Rp  8,000,000.00 |Rp 24,000,000.00
Anggota shift 12 D3 Rp  6,000,000.00 |[Rp 72,000,000.00
11 Keamanan
Ketua regu shift 3 SMA |Rp  4,000,000.00 |Rp 12,000,000.00
Anggota shift 6 SMA Rp  3,400,000.00 |Rp 20,400,000.00
12 Quality control
Ketua regu shift 3 S1 Rp  8,000,000.00 |Rp 24,000,000.00
Anggota shift 16 D3 Rp  6,000,000.00 |Rp 96,000,000.00




13 K3 5 S1 Rp  8,000,000.00 [Rp 40,000,000.00
14 Gudang 5 SMA  [Rp  3,400,000.00 [Rp 17,000,000.00
Karyawan Non Shift
15 Pemadam Kebakaran 5 SMA Rp  3,400,000.00 |Rp 17,000,000.00
13 Research & Development 5 S1 Rp 7,500,000.00 |[Rp 37,500,000.00
14 Promosi & Pemasaran 5 D3 Rp 3,400,000.00 |Rp 17,000,000.00
15 Pemeliharaan Lingkungan 5 D3 Rp  3,400,000.00 |[Rp 17,000,000.00
16 Pembelian 3 D3 Rp  3,400,000.00 [Rp 10,200,000.00
17 Keuangan 3 D3 Rp  3,400,000.00 |[Rp 10,200,000.00
18 Akunting 3 D3 Rp  3,400,000.00 [Rp 10,200,000.00
19 Kepegawaian 3 D3 |Rp  3,400,000.00 [Rp 10,200,000.00
20 Humas 3 D3 Rp  3,400,000.00 [Rp 10,200,000.00
21 Office boy/girl 4 SMA  [Rp  3,400,000.00 [Rp 13,600,000.00
22 Diklat 3 S1 Rp  7,500,000.00 [Rp 22,500,000.00
23 Supir 4 SMA  |Rp  3,400,000.00 [Rp 13,600,000.00
TOTAL 158 Rp
1,020,600,000.00
Berdasarkan tabel L5.4, maka dapat ditentukan sebagai berikut :
Gaji / tahun = Rp. 12.247.200.000
Tunjangan Hari Raya (1 bulan gaji) = Rp. 1.020.600.000
Tunjangan makan dan transport (5% xa) = Rp. 612.360.000
Tunjangan kesehatan (2,5% x a) = Rp. 306.180.000
TOTAL GAJI PER TAHUN = Rp. 14.186.340.000




Pada pabrik Maltodextrin ini direncanakan akan terjadi kenaikan gaji setiap
tahunnyasebesar 10%. Besarnya nominal kenaikan jumlah gaji yang harus dibayar
selama 10 tahun pertama ditunjukkan pada Tabel L5.5.

Tabel L5. 5 Daftar Gaji Karyawan 10 Tahun Pertama

Tahun Gaji Per-Tahun

Rp. 14.186.340.000
Rp. 15.604.974.000
Rp.17.165.471.400
Rp. 18.882.018.540
Rp.20.770.220.394
Rp.22.847.242.433
Rp.25.131.966.676
Rp.27.645.163.344
Rp.30.409.679.678
Rp. 33.450.647.646
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L5.5. Perhitungan Modal Investasi (TCI)

Fixed Capital Invesment (FCI) atau modal investasi tetap yaitu modal

yang diperlukan untuk membeli seluruh peralatan yang dibutuhkan untuk

produksi sebuah pabrik. Fixed Capital Investment dibagi menjadi dua, yaitu:

A. Modal Investasi Tetap Langsung / Direct Fixed Capital Investment (DFCI)

Tabel L5. 6 Direct Fixed Capital Investment

NO. Peralatan utama dan penunjang Total Harga
A. DIRECT COST
Mechanical Equipment Cost
1.  Pengadaan alat (Proses dan Penunjang) 100% Rp. 14.580.358.919
2. Instalasi 45% Rp. 6.561.161.513
3. Instrumentasi dan control 9% Rp. 1.312.232.302
4.  Perpipaaan terpasang 16% Rp. 2.332.857.427
5. Pelistrik terpasang 10% Rp. 1.458.035.891
Civil & Structural Cost
6.  Bangunan pabrik 25% Rp. 2.332.857.427
7. Service facilities 40% Rp. 5.832.143.567
8.  Harga tanah (Land survey & cost) Rp. 9.000.000.000
9.  Pembebasan tanah (Land acquisition) 6% Rp. 874.821.535
Sub Total DFCI (A) Rp. 45.596.700.888
10.  DFCI tak terduga 10% (A) Rp.  4.559.670.088
Total Modal Investasi Tetap Langsung (DFCI) Rp. 50.156.370.977
Keterangan:

Luas tanah : 29876 m?
Harga tanah : Rp. 302.490 / m?

Harga tanah keseluruhan : Rp. 9.000.000.000



B. Modal Investasi Tetap Tidak Langsung / Indirect Fixed Capital Investment
(IFCD

Tabel L5. 7 Direct Fixed Capital Investment

B. INDIRECT COST

11. Keteknikan dan pengawasan 33% Rp. 4.811.518.443

12. Biaya kontraktor dan konstruksi 39% Rp. 5.686.339.978
Sub Total IFCI (B) Rp. 10.497.858.422
IFCI Tak terduga 10% (B) Rp. 1.049.785.842

Total Modal Investasi Tetap Tidak Langsung (IFCI) Rp. 11.547.644.264

Total Modal Investasi (FCI) yang terdiri dari Direct Fixed Cost
Investment (DFCl)dan Indirect Fixed Cost Investment (IFCI) adalah, sebagai
berikut:

Modal Investasi (ECI)

= DFCI +IFCI

= Rp. 50.156.370.977 + Rp. 11.547.644.264
=Rp. 61.704.015.241

C. Pengeluaran untuk Trial Run
Perhitungan pengeluaran trial run dilakukan selama 1 minggu

denganjumlah hari kerja 7 hari.

Rumus umum trial tun = 7 hari X harga x kebutuhan

hari

Tabel L5. 8 Persediaan Bahan Baku Selama 7 Hari

No. Komponen Kebutuhan Harga/satuan Biaya
per hari
(Ton)

1 Onggok (kg) 455 Rp. - Rp. -

2 CaCly(kg) 2 Rp. 2.790.000 Rp. 39,060,000
3 Alpha- 1 Rp.3.100.000 Rp. 21,700,000

amilase (kg)

4 HCI (Liter) 2 Rp. 1.550.000 Rp. 21,700,000
5  NaOH(Liter) 2 Rp. 1.550.000 Rp. 21,700,000

Total Persediaan Bahan Baku Rp. 104.160.000




Tabel L5. 9 Persediaan Bahan Penunjang Selama 7 Hari

No. Komponen Kebutuhan  Harga/Satuan Biaya
per hari
1  Udara Pengering - - Rp. -
2  Bahan bakar 26,06 Rp.10.000 Rp. 1.824.200
3 Listrik (kwh) 9708,25 Rp.1.352 Rp. 91.878.878
4 Air (md) 66 Rp.10.000  Rp. 4.200.000
Total Persediaan Bahan Penunjang Rp. 97.903.078

Total Biaya Trial Run:

= Total persediaan bahan baku + Total persediaan bahan penunjang
= Rp. 104.160.000 + Rp. 97.903.078
= Rp. 202.063.078

L5.6. Modal Kerja (Working Capital)

Modal kerja merupakan modal yang diperlukan untuk membiayai seluruh
kegiatan operasional perusahaan dari awal produksi isampai dengan terkumpulkanhasil
penjualan dan cukup untuk memenuhi kebutuhan perputaran biaya operasional. Modal

kerja dihitung selama 3 bulan dengan jumlah hari kerja selama 90 hari.

kebutuhan

Rumus umum modal kerja : 90 hari x harga x —

Tabel L5. 10 Persediaan Bahan Baku Selama 90 Hari

No. Komponen Kebutuhan Harga/satuan Biaya
per hari
(Ton)
1 Onggok (kg) 455 Rp. - Rp. -
2 CaClz(kg) 2 Rp. 2.790.000 Rp. 502,200,000
3 Alpha- 1 Rp. 3.100.000 Rp. 279,000,000
amilase (kg)
4 HCI (Liter) 2 Rp. 1.550.000 Rp. 279,000,000
5 NaOH(Liter) 2 Rp. 1.550.000 Rp. 279,000,000

Total Persediaan Bahan Baku Rp. 1.339.200.000




Tabel L5. 11 Persediaan Bahan Penunjang Selama 90 Hari

No. Komponen Kebutuhan  Harga/Satuan Biaya
per hari
1  Udara Pengering Rp. - Rp. -
2  Bahan Bakar 26,06 Rp. 10.000 Rp. 23.454.000.000
3  Air(m3) 66 Rp.10.000 Rp. 53.550.000
3 Listrik (kwh) 9078,25 Rp. 1.444 Rp. 1.181.299.860
Total Persediaan Bahan Penunjang Rp. 1.258.303.860

Tabel L5. 12 Modal Kerja

Komponen Biaya

a Biaya Pengemasan & Distribusi Produk 2% Bahan Baku Rp 26.784.000
b.  Biaya Pengawasan Mutu 1% BahanBaku Rp 13.392.000
c Biaya Pemeliharaan dan Perbaikan 2% FCI Rp 911.934.017
d Gaji Karyawan 3 x Gaji/bulan  Rp 3,047,100,000
Subtotal Working Capital Investment (WCI) Rp. 3.999.210.000
Total Working Capital Investment (WCI) Rp. 3.999.210.000

Total Modal Investasi (TCI) =FCI + WCI
= Rp. 61.704.015.241+ Rp. 3.999.210.000
= Rp. 65.703.225.241

L5.7. Struktur Permodalan

Yang dapat dijaminkan DFCI Rp. 45.596.700.888
Jika bank memberikan pinjaman sebesar 75% DFCI  Rp. 31.917.690.621
Besar pinjaman bank yang diambil Rp. 31.917.690.621
Modal sendiri (TCI-pinjaman bank) Rp. 37.042.709.885

Sehingga komposisi kepemilikan modal adalah sebagai berikut:

1. Modal sendiri = (TCI — pinjaman bank)/TCI x 100% =53,72%
2. Pinjaman bank = pinjaman bank/TCI x 100% =46,28%



L5.8. Angsuran Pokok Pinjaman dan Bunga Bank

Diasumsikan bahwa:

1. Jangka waktu pinjaman 5 tahun

2. Grace period 1 tahun

3. Bunga bank (diasumsikan selama 10 tahun tetap) 9,5% /tahun

Tabel L5. 13 Bunga Pinjaman dan Sisa Pinjaman
Tahun | Pokok Pinjaman (Rp) | Angsuran Pokok (Rp) Bunga (Rp) Jumlah (Rp) Sisa (Rp)

0 31.917.690.621 - 3.032.180.609 3.032.180.609 31.917.690.621
1 31.917.690.621 6.383.538.124 3.032.180.609 9.415.718.733 25.534.152.497
2 25.534.152.497 6.383.538.124 2.425.744.487 8.809.282.611 19.150.614.373
3 19.150.614.373 6.383.538.124 1.819.308.365 8.202.846.489 12.767.076.248
4 12.767.076.248 6.383.538.124 1.212.872.243 7.596.410.367 6.383.538.124
5 6.383.538.124 6.383.538.124 606.436.121 6.989.974.246 -




L5.9. Biaya Bahan Baku dan Penunjang

Biaya bahan baku dan bahan penunjang dihitung untuk masa 1 tahun dengan
jumlah hari kerja 330 hari dan kapasitas produksi yang telah ditentukan. Biaya
bahan baku dan bahan penunjang mengalami kenaikan 10% tiap tahunnya.

A. Biaya Bahan Baku

Biaya bahan baku = 330 hari x harga x <2han

hari

Tabel L5. 14 Biaya Bahan Baku Tahun Pertama dengan Kapasitas Produksi 80%

Kebutuhan ]
No.  Komponen ) Harga/satuan Biaya
per hari
1 Onggok(kg) 455 Rp. - Rp. -
2 CaCly(kg) 2 Rp.2.790.000 Rp. 4.603.500.000
3 Alpha- 1 Rp.3.100.000 Rp. 1.023.000.000
Amylase (kg)
4  HCI(Liter) 2 Rp. 1.550.000 Rp. 2.557.500.000
5 NaOH(liter) 2 Rp. 1.550.000 Rp. 2.557.500.000
Sub Total Persediaan Bahan Baku Rp. 10.741.500.000
Kapasitas 80% x Total Bahan Baku Rp. 8.593.200.000

Tabel L5. 15 Biaya Bahan Baku Tahun Kedua dengan Kapasitas Produksi 90%

Kebutuhan ]
No.  Komponen ) Harga/satuan Biaya
per hari

1 Onggok (kg) 455  Rp. - Rp. -

2 CaClz(kg) 2 Rp.2.790.000 Rp. 4.603.500.000
3  Alpha- 1 Rp.3.100.000 Rp. 1.023.000.000

Amylase (Kg)
4 HCI (Liter) 2 Rp. 1.550.000 Rp. 2.557.500.000
5 NaOH (liter) 2 Rp. 1.550.000 Rp. 2.557.500.000
Sub Total Persediaan Bahan Baku Rp. 10.741.500.000

Kapasitas 90% x Total Bahan Balu Rp. 10.634.085.000




Tabel L5. 16 Biaya Bahan Baku Tahun Ketiga dengan Kapasitas Produksi 100%

Kebutuhan ]
No.  Komponen ) Harga/satuan Biaya
per hari
1  Onggok (kg) 455  Rp. - Rp. -
2  CaCly(kg) 2 Rp.2.790.000 Rp. 4.603.500.000
3  Alpha- 1 Rp.3.100.000 Rp. 1.023.000.000
amylase (kg)
4  HCI (Liter) 2 Rp. 1.550.000 Rp. 2.557.500.000
NaOH (liter) 2 Rp. 1.550.000 Rp. 2.557.500.000
Sub Total Persediaan Bahan Baku Rp. 10.741.500.000
Kapasitas 100% x Total Bahan Baku Rp. 11.815.650.000

Tabel L5. 17 Total Biaya Bahan Baku Hingga Tahun Kesepuluh

Biaya Bahan Baku Tiap Tahun

Tahun | Kapasitas Biaya bahan baku
1 80% Rp. 8.593.200.000

90% Rp. 10.634.085.000
100% Rp. 11.815.650.000
100% Rp. 12.997.215.000
100% Rp. 14.296.936.000
100% Rp. 15.726.630.150
100% Rp. 17.299.293.165
100% Rp. 19.029.222.481
100% Rp. 20.932.144.729
10 100% Rp. 23.025.259.202
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B. Biaya Bahan Penunjang

kebutuhan

Biaya bahan penunjang = 330 hari x harga x

hari

Tabel L5. 18 Biaya Bahan Penunjang Tahun Pertama dengan Kapasitas Produksi 80%

Kebutuhan per

No. Komponen ) Harga/Satuan Biaya
hari
1  Udara Pengering Rp. - Rp. -
2  Bahan Bakar (liter) 26,06 Rp.10.000  Rp. 85.998.000
3 Air 66 Rp. 10.000  Rp. 196.350.000
4 Listrik (kW) 9078,25 Rp. 1.444 Rp. 4.331.432.820
Total Persediaan Bahan Penunjang Rp. 4.613.780.820
Kapasitas 80% x Total Bahan Penunjang Rp. 3.691.024.656

Tabel L5. 19 Biaya Bahan Penunjang Tahun Kedua dengan Kapasitas Produksi 90%

Kebutuhan per

No. Komponen ) Harga/Satuan Biaya
hari
1  Udara Pengering Rp. - Rp. -
2  Bahan Bakar (liter) 26,06 Rp. 10.000 Rp. 85.998.000
3 Air (Liter) 66 Rp. 10.000 Rp. 196.350.000
4 Listrik (kW) 9078,25 Rp. 1.444 Rp. 4.331.432.820
Total Persediaan Bahan Penunjang Rp. 4.613.780.820
Kapasitas 90% x Total Bahan Penunjang Rp. 4.567.643.011

Tabel L5. 20 Biaya Bahan Penunjang Tahun Ketiga dengan Kapasitas Produksi 100%

Kebutuhan _
No. Komponen ) Harga/Satuan Biaya
per hari
1  Udara Pengering Rp. - Rp. -
2  Bahan Bakar (liter) 26,06 Rp. 10.000 Rp. 85.998.000
3 Air(Liter) 66 Rp. 16.000 Rp. 196.350.000
4 Listrik (kW) 9078,25 Rp. 1.444 Rp. 4.331.432.820
Total Persediaan Bahan Penunjang Rp. 4.613.780.820

Kapasitas 100% x Total Bahan Penunjang Rp. 5.075.158.902




Tabel L5. 21 Total Biaya Bahan Penunjang Hingga Tahun Kesepuluh

Biaya Bahan Penunjang Tiap Tahun
Tahun | Kapasitas | Biaya bahan penunjang

1 80% Rp. 3.691.024.656
2 90% Rp. 4.567.643.011
3 100% Rp. 5.075.158.902
4 100% Rp. 5.582.674.792
5 100% Rp. 6,140,942,271
6 100% Rp 6,755,036,498
7 100% Rp 7,430,540,148
8 100% Rp 8,173,594,163
9 100% Rp 8,990,953,579
10 100% Rp 9,890,048,937

C. Biaya Abodemen Listrik

Tabel L5. 22 Total Biaya Abodemen Listrik Hingga Tahun Kesepuluh

Biaya Abodemen Listrik
Tahun | Kapasitas | Biaya Abodemen Listrik

1 100% | Rp. 129.600.000

2 100% Rp. 142.560.000

3 100% Rp. 156.816.000
4 100% Rp. 172.497.600
5 100% Rp. 189.747.360
6 100% Rp. 208.722.096
7 100% Rp. 229.594.305
8 100% Rp. 252.553.736
9 100% Rp. 277.809.109
10 100% Rp. 305.590.020

D. Biaya Start-Up Bahan Baku dan Bahan Penunjang

Perhitungan biaya Start-up untuk masa 1 minggu dengan jumlah hari kerja

selama7 hari. Biaya bahan baku dan bahan penunjang mengalami kenaikan

sebesar 10% setiap tahunnya.

Perhitungan biaya start-up (bahan baku dan bahan penunjang):

7 hari x harga x

kebutuhan
hari



Tabel L5. 23 Persediaan Bahan Baku Selama 7 Hari

No. Komponen Kebutuhan Harga/satuan Biaya
per hari
1 Onggok (kg) 455 Rp. - Rp. -
2 CaCl;(kg) 2 Rp. 2.790.000 Rp. 39.060.000
3 Alpha- 1 Rp. 3.100.000 Rp. 21.700.000
Amylase
3 HCI 2 Rp. 1.550.000 Rp. 21.700.000
4 NaOH (kg) 2 Rp. 1.550.000 Rp. 21.700.000
Total Persediaan Bahan Baku Rp. 104.160.000

Tabel L5. 24 Persediaan Bahan Penunjang Selama 7 Hari

No. Komponen Kebutuhan  Harga/Satuan Biaya
per hari
1 Udara Pengering Rp. -
2  Bahan Bakar 26,06 Rp. 10.000 Rp. 1.824.200
3 Air 66 Rp. 10.000 Rp. 91.878.878
3 Listrik (kwh) 9078,25 Rp. 1.352 Rp. 4.200.000
Total Persediaan Bahan Penunjang Rp. 97.903.078

Total Biaya Start-up:

= Total persediaan bahan baku + Total persediaan bahan penunjang

= Rp. 104.160.000 + Rp. 97.903.078
= Rp. 202.063.078



Tabel L5. 25 Total Biaya Start-up Hingga Tahun Kesepuluh

Biaya Start-up Tiap Tahun
Tahun | Kapasitas Biaya Startup

1 100% | Rp. 19.721.984.240

2 100% Rp.21.694.182.664
3 100% Rp. 23.863.600.930
4 100% Rp. 26.249.961.023
5 100% Rp. 28.874.957.125
6 100% Rp. 31.762.452.838
7 100% Rp. 34.938.698.122
8 100% Rp. 38.432.567.934
9 100% Rp. 42.275.824.727
10 100% Rp. 46.503.407.200

L5.10. Hasil Penjualan Produk

Pada pabrik ini, dihasilkan produk utama (Maltodextrin). Harga produk terjadi

kenaikan 10% per-tahun.

Kapasitas terpasang pabrik produk utama

Harga Maltodextrin + PPN 10%
Adapun harga produk sebagai ber

ikut;

Harga Maltodextrin (produk utama) :

1700 75.0

00

1 tahun x 1kg

= Rp. 102.000.000

: 1700 ton/tahun
: 75.000/kg

x kapasitas tahun pertama (80%)



Tabel L5. 26 Total Penjualan Produk Utama Hingga Tahun Kesepuluh

Total Penjualan Produk Utama Hingga Tahun

Kesepuluh
Tahun | Kapasitas Biaya penjualan
1 80% Rp. 102.000.000.000

90% Rp 126,225,000,000
100% Rp 140,250,000,000
100% Rp 154,275,000,000
100% Rp 169,702,500,000
100% Rp 186,672,750,000
100% Rp 205,340,025,000
100% Rp 225,874,027,500
100% Rp 248,461,430,250
10 100% Rp 273,307,573,275

OO |N[oOjO|RwWwiN

L.5.11. Salvage Value

Salvage Value untuk masing-masing barang modal adalah sebagai berikut:
A. Kendaraan perusahaan = 20 % x Rp. 3.285.000.000
= Rp. 657.000.000
B. DFCI selain kendaraan, bangunan, dan tanah
=10% x Rp. 34.396.879.353
= Rp. 3.439.687.935
C. Bangunan =10% x Rp. 3.645.089.729
= Rp. 364.508.972

Pada akhir tahun ke-10, harga tanah diperhitungkan dengan asumsi harga tetap
yaitu sebesar Rp. 9.000.000.000

Dengan demikian, total nilai salvage value yang akan diperhitungkan pada tahun
ke-10 sebesar Rp. 13.461.196.908



L5.12. Depresiasi

Depresiasi digolongkan pada masing-masing bagian sesuai periode

depresiasinya.Adapun ketetapan penentuan depresiasi sebagai berikut:

a.

Metode yang dipakai adalah Metode Garis Lurus

=SV
n

Depresiasi =

Keterangan :

| : Investasi Barang

SV: Salvage value

n : Umur Barang

Periode depresiasi menurut SK Menteri Keuangan No.139/KMK-03/2013

adalah :

5 tahun atau 20% per tahun untuk kendaraan

10 tahun atau 10% per tahun untuk mesin-mesin industri kimia
20 tahun atau 5% per tahun untuk bangunan

5 tahun atau 20% per tahun untuk IFCI tanpa salvage value

(amortisasi)



Tabel L5. 27 Nilai Depresiasi Pertahun Hingga Tahun Kesepuluh

Tahun Kendaraan DFCI tanpa Tanah, Bangunan Nilai Depresiasi IFCI Jumlah Nilai Depresiasi
bangunan dan kendaraan
1 Rp. 525.600.000 Rp. 3.095.719.141 Rp.328.058.075 Rp. 2.099.571.684 Rp. 40.884.707.966
2 Rp. 525.600.000 Rp. 3.095.719.141 Rp.328.058.075 Rp. 2.099.571.684 Rp. 40.884.707.966
3 Rp. 525.600.000 Rp. 3.095.719.141 Rp.328.058.075 Rp. 2.099.571.684 Rp. 40.884.707.966
4 Rp. 525.600.000 Rp. 3.095.719.141 Rp.328.058.075 Rp. 2.099.571.684 Rp. 40.884.707.966
5 Rp. 525.600.000 Rp. 3.095.719.141 Rp.328.058.075 Rp. 2.099.571.684 Rp. 40.884.707.966
6 - Rp. 3.095.719.141 Rp.328.058.075 - Rp. 25.297.393.374
7 - Rp. 3.095.719.141 Rp.328.058.075 - Rp. 25.297.393.374
8 - Rp. 3.095.719.141 Rp.328.058.075 - Rp. 25.297.393.374
9 - Rp. 3.095.719.141 Rp.328.058.075 - Rp. 25.297.393.374
10 - Rp. 3.095.719.141 Rp.328.058.075 - Rp. 25.297.393.374

TOTAL

Rp. 330.910.506.707




L5.13. Perhitungan Biaya Produksi Total ( total production cost)

Biaya produksi adalah biaya yang dikeluarkan untuk pengolahan bahan baku menjadi produk yang siap dijual. Biaya produksi dihitung

tiap tahunnya selama 10 tahun ke depan dengan jumlah 330 hari kerja sesuai kapasitas produksi tahunan yang telah ditentukan.

Tabel L5. 28 Biaya Total Produksi Tahun Pertama dan Kedua

TAHUN

KAPASITAS PRODUKSI

80%

90%

BIAYA PRODUKSI (PRODUCT COST)

Fixed Cost

Variable Cost

Fixed Cost

Variable Cost

Biaya Manufacturing (Manufacturing Cost)

P>

Biaya Manufacturing Langsung (DMC)

o

Biaya Bahan Baku

Rp. 8.593.200.000

Rp. 10.634.085.000

=

Gaji Karyawan

Rp. 14.118.230.000

Rp. 15.530.053.000

Biaya Pemeliharaan dan Perbaikan (kenaikan 5%
per tahun)

2%

DFCI

Rp. 911.934.018

Rp. 957.530.718

Biaya Royalti dan Paten

0,5%

TS

Rp. 510.000.000

Rp. 631.125.000

Biaya Laboratorium

0,5%

BB

Rp. 42.966.000

Rp. 53.170.425

=h

Biaya pengemasan produk

2,0%

BB

Rp. 171.864.000

Rp. 212.681.700

Biaya sarana penunjang

Rp. 3.691.024.656

Rp. 4.567.643.012

= |«

Biaya start up

Rp. 17.852.022.074

Rp. 19.637.224.281

Total Biaya Manufacturing Langsung (DMC)

Rp. 32.882.186.092

Rp. 13.009.054.656

Rp. 36.124.808.000

Rp. 16.098.705.137

Biaya Plant Overhead

20%

(b+c)

Rp. 3.006.032.804

Rp. 3.297.516.744

Biaya Manufacturing Tetap (FMC)

Depresiasi

Rp. 6.048.948.902

Rp. 6.048.948.902




Pajak Bumi dan Bangunan diperkirakan 0.1 % x

3 (tanah + bangunan),kenaikan 10 % /th 0.1% Rp. 12.645.090 Rp. 12.657.734

a. | Biayaasuransi (kenaikan 10 %) pertahun 0,5% | DFCI | Rp. 227.983.504 Rp. 250.781.854

b. | Total Biaya Manufacturing Tetap (FMC) Rp. 6.289.577.496 Rp. 6.312.388.492

B. | Pengeluaran Umum (General Expenses) - -

a. | Biayaadministrasi 5% B Rp. 705.911.500 Rp. 776.502.650

b. | Biaya distribusi dan penjualan 10% F |- Rp. 17.186.400 - Rp. 21.268.170
¢. | Bunga Bank Rp. 3.032.180.609 Rp. 2.425.744.487

d. | Angsuran Pokok Rp. 6.383.538.124 Rp. 6.383.538.124

Total Pengeluaran Umum

Rp. 10.121.630.233

Rp. 17.186.400

Rp. 9.585.785.262

Rp. 21.268.170

Total Biaya

Rp. 52.299.426.625

Rp. 13.026.241.056

Rp. 55.320.498.497

Rp. 16.119.973.307

Total Biaya Produksi (TPC)

Rp. 65.325.667.681

Rp. 71.440.471.804




Tabel L5. 29 Biaya Total Produksi Tahun Ketiga dan Keempat

TAHUN i v

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. 11.815.650.000 Rp. 12.997.215.000
b. | Gaji Karyawan Rp. 17.083.058.300 Rp. 18.791.364.130
Biaya Pemeliharaan dan Perbaikan (kenaikan 5%
C. per tahun) 2% | DFCI | Rp. 1.005.405.254 Rp. 1.055.677.617
d. | Biaya Royalti dan Paten 05% | TS |- Rp. 701.250.000 Rp. 771.375.000
e. | Biaya Laboratorium 05% | BB |- Rp. 59.078.250 Rp. 64.986.075
f. | Biaya pengemasan produk 20% | BB | - Rp. 236.313.000 Rp. 259.944.300
g. | Biaya sarana penunjang - Rp. 5.075.158.902 - Rp. 5.582.674.792
h. | Biayastartup Rp. 21.600.946.709 Rp. 23.761.041.380
Total Biaya Manufacturing Langsung (DMC) Rp. 39.689.412.264 Rp. 17.887.450.152 Rp. 43.608.083.128 Rp. 19.676.195.167
Biaya Plant Overhead 20% | (b+c) | Rp.3.617.693.111 Rp. 3.969.408.349
Biaya Manufacturing Tetap (FMC)
2. | Depresiasi Rp. 6.048.948.902 Rp. 6.048.948.902
3 Pajak Bumi dan BangunaTn diperkirakan 0.1 % x 0.1% Rp. 12.670.392 Rp. 12.683.062
(tanah + bangunan),kenaikan 10 % /th
a. | Biaya asuransi (kenaikan 10 %) pertahun 0,5% | DFCI | Rp. 275.860.040 Rp. 303.446.044
Total Biaya Manufacturing Tetap (FMC) Rp. 6.337.479.335 Rp. 6.365.078.009
B. | Pengeluaran Umum (General Expenses) -




a. | Biaya administrasi 5% Rp. 854.152.915 Rp. 939.568.207

b. | Biaya distribusi dan penjualan 10% - Rp. 23.631.300 Rp. 25.944.430
c. | Bunga Bank Rp. 1.819.308.365 Rp. 1.212.872.244

d. | Angsuran Pokok Rp. 6.383.538.124 Rp. 6.383.538.124

Total Pengeluaran Umum

Rp. 9.056.999.405

Rp. 23.631.300

Rp. 8.535.978.574

Rp. 25.944.430

Total Biaya

Rp. 58.701.584.114

Rp. 17.911.081.452

Rp. 62.478.548.061

Rp. 19.702.189.597

Total Biaya Produksi (TPC)

Rp. 76.612.665.566

Rp. 82.180.737.658




Tabel L5. 30 Biaya Total Produksi Tahun Kelima dan Keenam

TAHUN

\%

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 Rp. 14.296.936.500 Rp. 15.726.630.150
b. | Gaji Karyawan Rp. 20.670.500.543 Rp. 22.737.550.597
Biaya Pemeliharaan dan Perbaikan (kenaikan 5% per
C. tahun) 2% | DFCI | Rp.1.108.461.498 Rp. 1.163.884.573
d. | Biaya Royalti dan Paten 05% | TS Rp. 848.512.500 Rp. 933.363.750
e. | Biaya Laboratorium 05% | BB Rp. 71.484.683 Rp.78.633.151
f. | Biaya pengemasan produk 2,0% | BB Rp. 285.938.730 Rp. 314.532.603
g. | Biaya sarana penunjang - Rp. 5.582.674.792 - Rp. 6.140.942.271
h. | Biaya start up Rp. 26.137.145.518 Rp. 28.750.860.070
Total Biaya Manufacturing Langsung (DMC) Rp. 47.916.107.559 Rp. 21.085.547.205 Rp. 52.652.295.240 Rp. 23.194.101.925
Biaya Plant Overhead 20% | (b+c) | Rp.4.355.792.408 Rp. 4.780.287.034
Biaya Manufacturing Tetap (FMC)
2. | Depresiasi Rp. 6.048.948.902 Rp. 3.423.777.217
Pajak Bumi dan Bangunan diperkirakan 0.1 % x (tanah
3. + bangunan) kenaikan 10 % /th 0,1% Rp. 12.695.746 Rp.12.708.441
a. | Biaya asuransi (kenaikan 10 %) pertahun 0,5% | DFCI | Rp. 333.790.648 Rp. 367.169.713
Total Biaya Manufacturing Tetap (FMC) Rp. 6.395.435.297 Rp. 3.803.655.373
B. | Pengeluaran Umum (General Expenses)




a. | Biaya administrasi 5% Rp. 1.033.525.027 Rp. 1.136.877.529

b. | Biaya distribusi dan penjualan 10% Rp. 28.593.873 Rp. 31.453.260
¢. | Bunga Bank Rp. 606.436.122 -

d. | Angsuran Pokok Rp. 6.383.538.124 -

Total Pengeluaran Umum

Rp. 8.023.499.273

Rp. 28.593.873

Rp. 1.136.877.529

Rp. 31.453.260

Total Biaya

Rp. 66.690.834.538

Rp. 21.114.141.078

Rp. 62.373.115.177

Rp. 23.225.555.185

Total Biaya Produksi (TPC)

Rp. 87.804.975.615

Rp. 85.598.670.363




Tabel L5. 31 Biaya Total Produksi Tahun Ketujuh dan Kedelapan

TAHUN

VII

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 Rp. 17.299.293.165 Rp. 19.029.222.482
b. | Gaji Karyawan Rp. 25.011.305.657 Rp. 27.512.436.233
Biaya Pemeliharaan dan Perbaikan (kenaikan
C. 2% DFCI | Rp.1.222.078.801 Rp. 1.283.182.741
5% per tahun)
d. | Biaya Royalti dan Paten 0,5% TS Rp. 1.026.700.125 Rp. 1.129.370.138
e. | Biaya Laboratorium 0,5% BB Rp. 86.496.466 Rp. 95.146.112
f. | Biaya pengemasan produk 2,0% BB Rp. 345.985.863 Rp. 380.584.449
g. | Biaya sarana penunjang - Rp. 6.755.036.499 - Rp. 7.430.540.148
h. | Biaya start up Rp. 31.625.946.077 Rp. 34.788.540.685
Total Biaya Manufacturing Langsung
(DMC) Rp. 57.859.330.536 Rp. 25.513.512.118 Rp. 63.584.159.649 Rp. 28.064.863.329
Biaya Plant Overhead 20% (b+c) | Rp.5.246.676.892 Rp. 5.359.123.793
Biaya Manufacturing Tetap (FMC)
2. | Depresiasi Rp. 3.423.777.217 Rp. 3.423.777.217
3 Pajak Bumi dan Bangunan diperkirakan 0.1 % 0.1% Ro. 12.721 150 Ro. 12.733.871
" | x (tanah + bangunan),kenaikan 10 % /th 7 p.12.72L.15 p. 2213,
a. | Biaya asuransi (kenaikan 10 %) pertahun 0,5% | DFCI | Rp.403.886.685 Rp. 444.275.353
Total Biaya Manufacturing Tetap (FMC) Rp. 3.840.385.053 Rp. 3.880.786.442
B. | Pengeluaran Umum (General Expenses)




a. | Biaya administrasi 5% Rp. 1.250.565.282 Rp. 1.375.621.811

b. | Biaya distribusi dan penjualan 10% Rp. 34.598.586 Rp. 38.058.445
¢. | Bunga Bank - -

d. | Angsuran Pokok - -

Total Pengeluaran Umum

Rp. 1.250.565.282

Rp. 34.598.586

Rp. 1.375.621.811

Rp. 38.058.445

Total Biaya

Rp. 68.196.957.763

Rp. 25.548.110.704

Rp. 74.599.691.696

Rp. 28.102.921.774

Total Biaya Produksi (TPC)

Rp. 93.745.068.467

Rp. 102.702.613.470




Tabel L5. 32 Biaya Total Produksi Tahun Kesembilan dan Kesepuluh

TAHUN

IX

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. 20.932.144.730 Rp. 23.025.359.203
b. | Gaji Karyawan Rp. 30.263.679.845 Rp. 33.290.047.830
Biaya Pemeliharaan dan Perbaikan (kenaikan
C. 2% DFCI | Rp.1.347.341.878 Rp. 1.413.708.972
5% per tahun)
d. | Biaya Royalti dan Paten 0,5% TS Rp. 1.242.307.151 Rp. 1.366.537.866
e. | Biaya Laboratorium 0,5% BB Rp. 104.660.724 Rp. 115.126.796
f. | Biaya pengemasan produk 2,0% BB Rp. 418.642.894 Rp. 460.507.184
g. | Biaya sarana penunjang - Rp. 8.173.594.163 - Rp. 8.990.953.580
h. | Biaya start up Rp. 38.267.394.753 Rp. 42.094.134.229
Total Biaya Manufacturing Langsung
(DMC) Rp. 69.878.416.477 Rp. 30.871.349.662 Rp. 76.798.891.031 Rp. 33.958.484.629
Biaya Plant Overhead 20% (b+c) | Rp.6.322.204.345 Rp. 6.940.951.360
Biaya Manufacturing Tetap (FMC)
2. | Depresiasi Rp. 3.423.777.217 Rp. 3.423.777.217
3 Pajak Bumi dan Bangunan diperkirakan 0.1 % 0.1% Rb. 12.746.605 Ro. 12.750.351
" | x (tanah + bangunan),kenaikan 10 % /th 7 p. 22750, p. 22159,
a. | Biayaasuransi (kenaikan 10 %) pertahun 0,5% | DFCI | Rp.488.702.888 Rp. 537.573.177
Total Biaya Manufacturing Tetap (FMC) Rp. 3.925.226.712 Rp. 3.974.109.747
B. | Pengeluaran Umum (General Expenses)




Biaya administrasi

5%

Rp. 1.513.183.992

Rp. 1.664.502.391

o |®

Biaya distribusi dan penjualan

10%

Rp. 41.864.289

Rp. 46.050.718

o

Bunga Bank

d. | Angsuran Pokok

Total Pengeluaran Umum

Rp. 1.513.183.992

Rp. 41.864.289

Rp. 1.664.502.391

Rp. 46.050.718

Total Biaya

Rp. 81.639.031.526

Rp. 30.913.213.952

Rp. 89.378.454.530

Rp. 34.004.535.347

Total Biaya Produksi (TPC)

Rp. 112.552.245.478

Rp. 123.382.989.877

L5.14. Break Even Point

Rumus umum :

BEP = — 1 v 100%
B

Keterangan :

BEP : Break Even Point
FC : Total Fixed Cost
TS : Total Sales

VC : Total Variable Cost

Total Variable Cost dan Total Sales pada tingkat kapasitas 100%

Berdasarkan perhitungan dengan menggunakan rumus di atas, besarnya BEP pada tahun pertama sampai dengan tahun

ke-sepuluh dapat dilihat pada Tabel L5.33.




Tabel L5. 33 Break Even Point

Tahun | Hasil Penjualan Produksi Total Total BEP
(Total Sales) Fixed Cost Variabel Cost (%)
1 Rp.102,000,000,000 Rp. 52,299,426,624 Rp. 13,026,241,056 58,78
2 Rp.126,225,000,000 Rp. 55,320,498,496 Rp. 16,119,973,306 50,24
3 | Rp.140,250,000,000 Rp. 58,701,584,114 Rp. 17,911,081,452 47,98
4 Rp.154,275,000,000 Rp. 62,478,548,060 Rp. 19,702,189,597 46,43
5 Rp.169,702,500,000 Rp. 66,690,834,537 Rp. 21,114,141,077 44,88
6 Rp.186,672,750,000 Rp. 62,373,115,177 Rp. 23,225,555,185 38,16
7 Rp.205,340,025,000 Rp. 68,196,957,763 Rp. 25,548,110,704 37,93
8 Rp.225,874,027,500 Rp. 74,599,691,695 Rp. 28,102,921,774 37,72
9 Rp.248,461,430,250 Rp. 81,639,031,525 Rp. 30,913,213,951 37,52
10 Rp.273,307,573,275 Rp. 89,378,454,530 Rp. 34,004,535,347 37,35




Grafik BEP Tahun Pertama
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Gambar L5. 2 Grafik BEP Tahun Pertama

Berdasarkan Gambar L5.2, dapat dilihat titik perpotongan antara kurva totalsales (garis abu-abu) dan kurva total cost (garis
kuning) yang dapat diketahui sebagai titik BEP. Titik potongnya yaitu 60%, hal ini berarti bahwa modal yang dikeluarkan pabrik
baru kembali ketika kapasitas produksi mencapai 60%. Pada titik tersebut pabrik tidak mendapatkan untung maupun rugi, hal ini
dapat dikatakansebagai titik impas. Dari Tabel L5.33 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.



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 (%)

0 s/d Rp.50 juta 5
Rp.50 juta s/d Rp.250 juta 15
Rp.250 juta s/d Rp.500 juta 25

> Rp. 500 juta 30



Berdasarkan laba rugi dan pajak dari tahun pertama hingga tahun kesepuluh ditunjukan pada tabel L5.34.

Untuk menghitung jumlah nominal aliran masuk digunakan persamaan :

Jumlah nominal aliran masuk = laba setelah pajak + Salvage Value

Tabel L5. 34 Laba Rugi dan Pajak

Tahun Penjualan Biaya Produksi Kequttli) r;gan Depresiasi PPh 25% Kelég?;ﬂ?an
(Rp) (Rp) (Rp) (Rp) (Rp) (Rp)
1 | 102,000,000,000 | 65.325.667.680 | 36,674,332,319 6,048,948,901 | 9,168,583,079 | 27,505,749,239
2 | 126,225,000,000 | 71,440,471,803 | 54,784,528,196 6,048,948,901 |16,435,358,458 | 38,349,169,737
3 | 140,250,000,000 | 76,612,665,566 | 63,637,334,433 6,048,948,901 |19,091,200,330 | 44,546,134,103
4 | 154,275,000,000 | 82,180,737,657 | 72,094,262,342 6,048,948,901 |21,628,278,702 | 50,465,983,639
5 | 169,702,500,000 | 87,804,975,615 | 81,897,524,384 | 6,048,948,901 |24,569,257,315 | 57,328,267,069
6 | 186,672,750,000 | 85,598,670,362 | 101,074,079,637 | 3,423,777,217 |30,322,223,891 | 70,751,855,746
7 | 205,340,025,000 | 93,745,068,467 | 111,594,956,532 | 3,423,777,217 |33,478,486,959 | 78,116,469,572
8 | 225,874,027,500 | 102,702,613,470 | 123,171,414,029 | 3,423,777,217 |36,951,424,208 | 86,219,989,820
9 | 248,461,430,250 | 112,552,245,477 | 135,909,184,772 | 3,423,777,217 |40,772,755,431 | 95,136,429,340
10 | 273,307,573,275 | 123,382,989,877 | 149,924,583,397 | 3,423,777,217 |44,977,375,019 | 104,947,208,378




L5.16. Minimum Payback Period (MPP)

Net Cash Flow (NCF) yang diperoleh berdasarkan Tabel L5.34 digunakan
untuk menghitung jangka waktu minimum yang diperlukanuntuk pengembalian

investasi modal.

L5.17. Internal Rate of Return

Perhitungan Internal Rate of Return (IRR), dilakukan berdasarkan metode trial
error. Persentase IRR yang tepat diperoleh pada saat persentase Net Cash Present Value
(NCPV) =0.

Tabel L5. 35 Kalkulasi Net Cash Flow Present Value Setelah Trial and Error

Tahun Net Cash Flow Bunga Present Value
(Rp) 1/(1+1)™n

0 -68.960.400.506 1 -68.960.400.506
1 33,554,698,141 0,913 30,643,559,946
2 44,398,118,639 0,834 37,028,517,870
3 50,595,083,005 0,762 38,535,939,831
4 56,514,932,541 0,696 39,310,334,273
5 64,034,215,971 0,635 40,676,305,509
6 74,175,632,963 0,580 43,030,515,203
7 81,540,246,790 0,530 43,198,949,642
8 89,643,767,038 0,484 43,371,769,884
9 98,560,206,558 0,442 43,548,633,545
10 121,832,182,504 0,404 49,161,014,041

Total 339.545.139.243




L5.18. Kelayakan Proyek

Tabel L5. 36 Kalkulasi Net Cash Flow Present Value Pada Bunga Bank

Tahun Net Cash Flow Nominal | Bunga 10% I;igs%?]sthv?ﬁjvev Akumulasi
(Rp) 1/(1+1)"n (Rp) (Rp)
0 -68.960.400.506 1 -68.960.400.506 -68,960,400,506
1 33,554,698,141 0,913 30,643,559,946 -38,316,840,560,
2 44,398,118,639 0,834 37,028,517,870 -1,288,322,690
3 50,595,083,005 0,762 38,535,939,831 37,247,617,141
4 56,514,932,541 0,696 39,310,334,273 76,557,951,414
5 64,034,215,971 0,635 40,676,305,509 117,234,256,924
6 74,175,632,963 0,580 43,030,515,203 160,264,772,128
7 81,540,246,790 0,530 43,198,949,642 203,463,721,770
8 89,643,767,038 0,484 43,371,769,884 246,835,491,655
9 98,560,206,558 0,442 43,548,633,545 290,384,125,201
10 121,832,182,504 0,404 49,161,014,041 339,545,139,243
Total 339.545.139.243

Dengan demikian perancangan pabrik ini layak karena:

a. NCF PV pada bunga bank sebesar 10% = Rp. 339.545.139.243 (positif)

b. MPP didapatkan pada 4 tahun O bulan 3 hari, sehingga investasi kembali
sebelum umur pabrik 10 tahun.

c. IRR =40% lebih besar dari tingkat bunga yang berlaku (10%).



