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OBJECTIVES Palm fatty acid distillate (PFAD) can be used as a
rawmaterial for two typesofpolyvinyl chloride (PVC) thermal
stabilizers: organotin and mixed organometal. To produce
high-quality thermal stabilizers, PFAD must first be separa-
ted into saturated and unsaturated fractions. This research
aims to develop and analyze the techno-economics of sepa-
rating these fractions from PFAD through solvent crystalliza-
tion usingmethanol. METHODS The study beganwith the de-
velopment of a process flowdiagram, including the selection
of unit operations and equipment. Mass and energy balan-
ces for the developed process were then calculated. Inves-
tment and production costs were estimated and used to de-
termine economic indicators. These calculations were per-
formed using Aspen Plus and Aspen Hysys software. RESUL-
TSUtility requirements were primarily driven by solvent eva-
poration and condensation. From an environmental perspe-
ctive, higher crystallization temperatures are preferable due
to reduced fuel consumption and lower CO2 emissions. Ho-
wever, higher crystallization temperatures resulted in a less
pure unsaturated fraction, despite producing a larger quan-
tity. The estimated investment for constructing a separation
plant with the studied capacity and crystallization tempera-
ture rangewasbetween 13.6 and 13.9millionUSD.Among the
equipment, firedheaters and refrigeration compressors con-
tribute the most to costs. CONCLUSIONS The separation pro-
cess at temperatures of -15°C and 0°C was found to be eco-
nomically viable, with internal rates of return (IRR) of 36%
and 49%, respectively. In contrast, the separation process at

10°C was not economically feasible. The findings of this stu-
dy are expected to serve as a reference for the development
of commercial-scale processes.

KEYWORDS crystallization; palm fatty acid distillate; satura-
ted fraction; separation process; unsaturated fraction

TUJUAN Distilat asam lemak sawit (DALS) dapat dimanfaatk-
an sebagai bahan baku dua jenis stabiliser termal polivinil
klorida (PVC), yaitu timah organik dan campuran logam or-
ganik. Untukmenghasilkan kedua jenis stabiliser termal de-
ngan kualitas yang baik, DALS perlu dipisahkan terlebih da-
hulumenjadi fraksi jenuh dan fraksi tak jenuh. Penelitian ini
bertujuan untuk mengembangkan dan menganalisis tekno-
ekonomi proses pemisahan fraksi jenuh dan tak jenuh DALS
melalui kristalisasi pelarut denganmetanol. METODE Kajian
diawali pengembangan diagram alir proses termasuk pemi-
lihan satuan operasi dan alat. Neraca massa dan energi dari
proses yang dikembangkan selanjutnya diselesaikan. Inves-
tasimaupunbiayaproduksi selanjutnyadihitungdandijadik-
an dasar dalammenentukan indikator ekonomi. Perhitung-
an dilakukan dengan perangkat lunakAspen Plus danAspen
Hysys. HASILKebutuhan utilitas didominasi oleh penguapan
dan kondensasi pelarut. Semakin tinggi temperatur krista-
lisasi, semakin baik dari sisi lingkungan karena kebutuhan
bahan bakar dan laju emisi CO2 semakin kecil. Akan tetapi,
semakin tinggi temperatur kristalisasi, fraksi tak jenuh yang
dihasilkan semakin kurang murni walaupun jumlahnya se-
makin besar. Pembangunan pabrik pemisahan pada kapa-
sitas dan rentang temperatur kristalisasi yang dikaji diper-
kirakan memerlukan investasi 13,6-13,9 juta USD. Di antara
peralatanyangdilibatkan, pemanasbakardankompresor re-
frijerasi memiliki kontribusi paling besar. KESIMPULAN Pro-
ses pemisahanpada temperatur -15°C dan0°Cditemukan la-
yak secara ekonomi,masing-masingdengan laju pengemba-
lian internal (IRR) 36% dan 49%. Di lain pihak, proses pemi-
sahan pada temperatur 10°C tidak layak secara ekonomi. Ha-
sil kajian ini diharapkan dapat menjadi referensi dalam pe-
ngembangan proses skala komersial.

KATA KUNCI distilat asam lemak sawit; fraksi jenuh; fraksi tak
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jenuh; kristalisasi; proses pemisahan

1. PENDAHULUAN

Asam lemakmerupakan salah satu komponen utama lemak
dan minyak. Asam lemak terdiri dari rantai karbon dengan
panjang yang bervariasi, diakhiri oleh gugus karboksil pada
satu ujung dan gugus metil pada ujung lainnya (Berg dkk.
2015). Asam lemak dapat dibedakanmenjadi dua jenis, yaitu
asam lemak jenuh dan asam lemak tak jenuh (Anneken dkk.
2006). Asam lemak tak jenuh mengandung ikatan rangkap,
sedangkan asam lemak jenuh tidak memiliki ikatan rang-
kap. Asam lemak tak jenuh dapat dikelompokkan lebih lan-
jut menjadi asam lemak tak jenuh tunggal, asam lemak tak
jenuh ganda, dan asam lemak tak jenuh banyak. Lemak dari
hewan seperti sapi, kambing, dan ayam mengandung asam
lemak jenuh cukup besar, 29%-37%, sedangkanminyak dari
biji-bijian seperti kedelai dan bunga matahari mengandung
asam lemak jenuh relatif sedikit, 11%-16% (Amelia dkk. 2021;
Douvartzides dkk. 2019).

Distilat asamlemaksawit (DALS) adalahproduksamping
pemurnian minyak sawit (Masduki dkk. 2013; Nasori dkk.
2023; Nur Azreena dkk. 2024). Dalam pemurnianminyak sa-
wit, ±95%dari produk yangdihasilkan adalahminyak goreng
yang dikenal sebagai refined, bleached, and deodorized (RBD)
oil, sedangkan sisanya merupakan DALS (Puah dkk. 2007).
DALS terdiri dari 45%-55% asam lemak jenuh (asam laurat,
asam miristat, asam palmitat, asam stearat) dan 45%-55%
asam lemak tak jenuh (asam oleat, asam linoleat, asam lino-

lenat). Saat ini, DALS digunakan sebagai bahan baku dalam
industri pembuatan sabun, biodiesel, dan pakan ternak (Bu-
chori dkk. 2022; Cho dkk. 2012).

DALS memiliki potensi untuk dikembangkan sebagai
bahan baku stabiliser termal polivinil klorida (Putrawan dkk.
2022, 2024a) yangdapatmeningkatkannilai tambah industri
sawit. Dua jenis stabiliser termal dapat dikembangkan dari
DALS, yaitu timah organik dan campuran logamorganik (Pu-
trawan dan Azharuddin 2024). Timah organik menuntut ka-
dar asam lemak tak jenuhyang tinggi. Sebaliknya, campuran
logamorganikmenuntut kadar asam lemak jenuh yang ting-
gi. Agar dapat digunakan untuk menghasilkan kedua jenis
stabiliser termal dengan kualitas yang baik, DALS perlu dipi-
sahkan terlebih dahulumenjadi dua bagian, fraksi jenuh dan
fraksi tak jenuh. Masing-masing fraksi tersebut selanjutnya
dimanfaatkan sebagai bahan baku stabiliser termal campur-
an logam organik dan timah organik. Sehubungan dengan
hal ini, perlu dipikirkan upaya pemisahan fraksi jenuh dan
tak jenuh dalamDALS.

Beberapa metode yang dapat digunakan untuk memi-
sahkan fraksi jenuh dan fraksi tak jenuh asam lemak adalah
adsorpsi (McCabe dan Smith 1976), ekstraksi cair-cair (Hu-
ong2007; Teramotodkk. 1994), kristalisasi aduktif (Wanasun-
dara, U. N.; Peterson danGrove 2011), kristalisasi biasa (Hara-
ldsson 1984), dan kristalisasi pelarut (Japir dkk. 2018b). Di an-
tarametode-metode tersebut,metode kristalisasi pelarut di-
perkirakansebagaimetode terbaikkarena relatifmudah, sta-
bil, dan efektif dalam memisahkan senyawa dengan tingkat

GAMBAR 1. Diagram alir proses pemisahan DALS.
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GAMBAR 2. Diagram alir unit pembangkit kukus.

TABEL 1. Paket fluida.

Operasi Perangkat Paket Fluida

Operasi refrijerasi Aspen Hysys Peng-Robinson

Operasi tanpa padatan Aspen Hysys Non Random Two Liquid (NRTL)

Operasi dengan padatan Aspen Plus ESIG (ideal gas) sebagai persamaan uap, GMIDL
(ideal liquid) sebagai model gama cairan,

HLMX108 (ideal gas law based liquid mix molar
enthalpy) untuk entalpi molar cairan, dan

VLMX25 (ideal mixing model and constant gas
volume) untuk volume molar cairan

kemurnian yang tinggi (da Silva dan Martini 2024; Japir dkk.
2018b).

Sejumlah peneliti telah mengkaji pemisahan fraksi je-
nuh dan tak jenuh asam lemak menggunakan kristalisasi
pelarut. Magne dkk. (1957) mengkaji fraksinasi campuran
asam lemak sintetik berdasarkan tingkat kejenuhannya me-
lalui kristalisasi dalamasetamida sebagai pelarut. Kristalisa-
si dalam aseton dan etanol dari asam-asam lemak susu te-
lah dikaji oleh Rolland dan Riel (1966). Data kesetimbangan
padat-cair sistem campuran asam lemak jenuh dan tak je-
nuh dalam dua pelarut telah dibahas secara komprehensif
oleh Maeda dkk. (1997, 1998, 1999, 2021). Wright dkk. (2000)
memisahkan lemak susu menjadi lemak bertitik leleh ren-
dah (kaya fraksi tak jenuh) dan lemak bertitik leleh medium

(kaya fraksi jenuh) melalui kristalisasi dalam heksana dan
etil asetat. Pemisahan fraksi jenuh/tak jenuh dalam campur-
anasam lemaksawitmenggunakanmetanol sebagai pelarut
telah dilakukan Japir dkk. (2018a,b). Pemisahan fraksi jenuh
dan tak jenuhmelalui kristalisasi dalampelarut organik dari
campuran asam lemak hasil hidrolisisminyak sawit telah di-
kaji oleh Sembiring dan Afandi (2022). Penelitian-penelitian
terdahulu tersebut masih terbatas pada eksperimen. Kajian
perancangan proses berikut sistem pendukungnya terma-
suk keekonomian proses belummendapat perhatian. Di lain
pihak, pengembangan proses menuju skala komersial mut-
lak membutuhkan informasi perancangan dan keekonomi-
an.

Untukmemenuhi kebutuhanbahanbakuberkualitasba-

TABEL 2. Spesifikasi perhitungan proses.

Parameter Spesifikasi

Perbandingan metanol terhadap DALS dalam pencampur 15 L/kg

Tekanan pencampur 0 barg

Temperatur pencampur 60 °C

Uap refrijeran memasuki kompresor C-201 A/B jenuh

Cairan refrijeran meninggalkan pendingin AC-201 jenuh

Tekanan kristaliser CR-101 0 barg

Temperatur kristaliser CR-101 (divariasi) -15, 0,10 °C

Hilang tekan melalui kristaliser CR-101 0.1 bar

Hilang tekan melalui pemisah sentrifugal CE-101 0 bar

Hilang tekan melalui penukar panas, pendingin udara, penguap, dan
pengering

0.1 bar
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TABEL 3. Asumsi perhitungan ekonomi.

Parameter Nilai Parameter Nilai*

Suku bunga bank 10% Harga listrik 0,1 USD/kWh

Waktu konstruksi 2 tahun Harga LPG 0,65 USD/kWh

Umur pabrik 25 tahun Harga DALS 650 USD/ton

Metode depresiasi garis lurus Harga Produk Asam Palmitat 98% 1150 USD/ton

Nilai rongsok 0 Harga Produk Asam Oleat 90% 3000 USD/ton

Tahun perhitungan 2024 Harga Produk Asam Oleat 75% 1000/ton

*Kurs yang digunakan untuk konversi mata uang: 1 USD = 15.000 IDR.

gi proses produksi stabiliser termal PVC dan mengatasi ke-
senjangan riset yang disampaikan di atas, penelitian ini di-
arahkan untuk merancang proses pemisahan fraksi jenuh
dan tak jenuh dalam DALS menggunakan kristalisasi pela-
rut. Penelitianmencakuppemilihanalatprosesdanpengem-
bangan diagram alir, evaluasi kinerja proses berbantuan si-
mulator, serta evaluasi keekonomian termasuk uji sensitivi-
tas. Hasil penelitian diharapkan dapat menyediakan infor-
masi perancangan, baik teknis maupun ekonomis, terkait
penyediaan bahan baku produksi stabiliser termal PVC dari
DALS.

2. DESKRIPSI PROSES

Proses yang dikembangkan terdiri dari proses utama (Gam-
bar 1) dan unit pembangkit kukus (Gambar 2). Proses uta-
ma terdiri dari tangki metanol (T-101), tangki umpan DALS
(T-102), pompa umpan metanol (P-101 A/B), pompa umpan
DALS (P-102 A/B), pencampur berpengaduk (M-101), krista-
liser (CR-101), pompa lumpur (P-103 A/B), pemisah sentrifu-
gal/centrifuge (CE-101), pengering (HE-103), evaporator (HE-
104), dan siklus refrijerasi yang didukung absorber (V-201),
kompresor (C-201) dan pendingin udara (AC-201). Unit pem-
bangkit kukus terdiri dari tangki air demin (T-301), pompaair
demin (P-301), dan pemanas bakar/fired heater (HE-301).

DALS dalam tangki T-102 dijaga pada temperatur 60°C
agar tetap cair. DALS cair dipompa ke pencampur M-101 un-

tuk dicampur pelarut (metanol) dengan perbandingan pela-
rut/DALS sebesar 15. Campuran kemudian didinginkan da-
lam kristaliser CR-101 untuk mengkristalkan fraksi jenuh
asam lemak. Kristal yang terbentuk dipisahkandari fase cair
dalampemisahCE-101. Fasecair yang terdiri dari pelarutdan
sebagian besar fraksi tak jenuh dengan sedikit fraksi jenuh
dialirkan ke HE-104 untuk menguapkan metanol. Uap me-
tanol dikondensasi oleh HE-105 dan AC-101 untuk selanjut-
nya didaur-ulang. Kristal basah yang meninggalkan CE-101
dikeringkan dalam HE-103 sekaligus menguapkan metanol
yang terjebak dalam kristal. Uapmetanol hasil pengeringan
dikondensasi dalam HE-102 dan AC-101 untuk dapat didaur-
ulang. Pendinginan dalamkristaliser dibantu refrijeran (pro-
pana) yang diputarmelalui AC-201, C-201 A/B, dan V-201. Ke-
butuhan panas untuk pengeringan dan penguapan dipasok
oleh kukus dari unit pembangkit kukus.

3. PERHITUNGAN

3.1 Paket-fluida

Perhitungan proses dalam penelitian ini melibatkan dua si-
mulator, Aspen Plus 12.1 untuk sistem yang melibatkan pa-
datandanAspenHysys 12.1 untuk sistem tanpamengandung
padatan. Penggunaan kedua simulator menuntut penentu-
an paket fluida. Tabel 1 menyajikan paket fluida yang digu-
nakan. Data kelarutan untuk keperluan perhitungan kristali-
sasi diperoleh dari Japir dkk. (2018a).

(a) (b)

GAMBAR 3. (a) Laju alir dan (b) Kemurnian produk.
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3.2 Pendekatan dan spesifikasi

Beberapapendekatandanasumsi yangditerapkandalampe-
nelitian ini adalah:

1. DALS digarap sebagai campuran biner asam palmitat
(50%) dan asam oleat (50%) karena kedua asam lemak
inimerupakan komponen utamaDALS dengan kontribu-
si fraksi berat berimbang.

2. Metanol tersedia dalam kualitas teknis dengan kemurni-
an 95%.

3. Kristalisasimencapai kesetimbangan fase padat-cair.
4. Proses berlangsung dalam keadaan tunak.
5. Hilangmaterial diabaikan.

Sebagai basis perancangan, laju alir umpan ditetapkan
sebesar 3 ton/jam. Temperatur kristalisasi divariasikan pa-
da rentang -15°C-10°C. Tabel 2 menyajikan spesifikasi perhi-
tungan.

3.3 Ekonomi

Nilai investasi dan biaya produksi diperkirakanmenggunak-
anAspenPlusV12.1 danAspenHysysV12.1. Keekonomiandie-
valuasi dari nilai IRR (internal rate of return), NPV (net present
value) dan PP (payback period). Tabel 3 menyajikan asumsi-
asumsi yang diambil dalamperhitungan indikator-indikator
ekonomi tersebut.

4. HASIL DAN PEMBAHASAN

4.1 Kinerja proses

Tabel 4, 5, 6menyajikan hasil perhitungan neracamassa dan
energi, masing-masing untuk proses pemisahan pada tem-
peratur kristalisasi -15°C, 0°C, dan 10°C. Beberapa kesama-
an nilai terjadi tentunya terkait kesamaan spesifikasi. Perbe-
daan nilai ditemukan khususnya untuk aliran yang terdam-
pak perubahan temperatur kristalisasi. Data-data hasil per-
hitungan neraca menjadi masukan untuk evaluasi kinerja
proses dan perhitungan ekonomi.

Gambar 3a dan 3b masing-masing menyajikan laju alir
dan kemurnian produk tak jenuh dan produk jenuh. Sema-
kin rendah temperatur kristalisasi, laju alir produk jenuh se-
makin besar sedangkan laju alir produk tak jenuh semakin
kecil. Semakin rendah temperatur kristalisasi, semakin ba-
nyak fraksi jenuh yangmengkristal sehingga laju alir produk
jenuhmeningkat. Pembentukan kristal fraksi jenuh yang le-
bih banyak menyebabkan jumlah fraksi jenuh di dalam fase
cair semakin berkurang sehingga kadar fase cair semakin di-
dominasi fraksi tak jenuh. Hal ini menyebabkan kemurnian
dari produk tak jenuh sebagai fase cairmeningkat seiringde-
nganmenurunnya temperatur kristalisasi.

Berbeda dengan kemurnian produk tak jenuh, kemurni-
anproduk jenuhpraktis tidakdipengaruhi temperaturkrista-
lisasi karena pada rentang temperatur kristalisasi yang dika-
ji, praktis hanya fraksi jenuh yangmengkristal. Dengan kata
lain, kristal yang terbentuk praktis berupa kristal tunggal se-
hingga produk jenuh selalu mendekati murni pada rentang
temperatur kristalisasi yang dikaji. Salah satu keunggulan

TABEL 4. Hasil perhitungan neraca massa dan energi pada temperatur kristalisasi -15°C.

Aliran Temperatur (°C) Tekanan (barg) Laju alir (ton/jam)
Fraksi berat (-)

Metanol Asam palmitat Asam oleat Air

1 60 0,00 3,00 0,0000 0,4758 0,5242 0,0000

2 60 0,50 3,00 0,0000 0,4758 0,5242 0,0000

3 60 0,20 36,92 0,8923 0,0387 0,0426 0,0264

4 -15 0,10 36,92 0,8923 0,0386 0,0426 0,0264

5 -15 1,40 36,92 0,8923 0,0386 0,0427 0,0264

6 -15 0,50 35,18 0,9273 0,0010 0,0427 0,0274

7 -13 0,40 35,18 0,9273 0,0010 0,0443 0,0274

8 35 0,30 35,18 0,9273 0,0010 0,0443 0,0274

9 90 0,20 1,59 0,0000 0,0210 0,9790 0,0000

10 30 0,10 1,59 0,0000 0,0210 0,9790 0,0000

10A 30 0,10 1,59 0,0000 0,0210 0,9790 0,0000

10B 30 0,60 1,59 0,0000 0,0210 0,9790 0,0000

11 -15 0,50 1,74 0,1851 0,8006 0,0088 0,0055

12 24 0,30 1,74 0,1851 0,8006 0,0088 0,0055

13 149 0,19 1,41 0,0000 0,9891 0,0109 0,0000

14 90 0,20 33,59 0,9710 0,0000 0,0000 0,0290

14A 90 0,20 32,89 0,9710 0,0000 0,0000 0,0290

14B 90 0,20 0,70 0,9710 0,0000 0,0000 0,0290

15 149 0,19 1,03 0,9710 0,0000 0,0000 0,0290

16 70 0,10 32,89 0,9710 0,0000 0,0000 0,0290

17 75 0,10 1,03 0,9710 0,0000 0,0000 0,0290

18 70 0,10 33,92 0,9710 0,0000 0,0000 0,0290

19 60 0,00 33,92 0,9710 0,0000 0,0000 0,0290

20 60 0,00 33,92 0,9710 0,0000 0,0000 0,0290

21 60 0,50 33,92 0,9710 0,0000 0,0000 0,0290
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kristalisasi adalah kemurnian kristal yang dihasilkan (Black
2019).

Tabel 7 menyajikan beban energi untuk masing-masing
peralatan pada berbagai temperatur kristalisasi. Pada tem-
peratur kristalisasi tertentu, beban tertinggi dimiliki oleh
evaporator, diikuti pengering dan kompresor. Dibandingk-
an dengan beban alat lainnya, beban pompa relatif kecil. Se-
bagaimana disampaikan dalam literatur (McCabe dan Smith
1976), beban energi mekanik jauh lebih kecil dibandingkan
kebutuhan energi termal. Dominasi beban penguapan da-
lam proses pemisahan berbasis kristalisasi juga ditemukan
oleh Putrawan dkk. (2024b). Beban pendinginan metanol ja-
uh lebih besar dibandingkan dengan beban pendinginan re-
frijerasi. Hal ini terjadi karena perbedaan laju alir yang didi-
nginkan. Laju alir metanol, sekaligus laju alir kondensat me-
tanol, jauh lebihbesar dibandingkandengan laju alir konsen-
trat yangmenjadi beban pendinginan refrijerasi untukmen-
capai temperatur kristalisasi.

Baik beban pengering, evaporator dan kompresor sema-
kin besar terhadap penurunan temperatur kristalisasi. Di-
bandingkan beban pada temperatur 10°C, beban pengering,
evaporator dan kompresormasing-masingmeningkat sebe-
sar 1%, 5% dan 29% jika temperatur kristalisasi diturunkan
menjadi ‐15°C.Hal ini juga terkait denganpengaruh tempera-
tur kristalisasi terhadap kebutuhan panas sensibel, sebagai-
mana telah dijelaskan sebelumnya. Semakin rendah tempe-
ratur kristalisasi, temperatur kristal basah juga semakin ren-
dah sehingga semakin besar beban pengeringan. Akan teta-

pi, kenaikan panas sensibel yang terjadi tidak besar karena
panas pengeringan didominasi oleh beban panas penguap-
an air. Demikian halnya evaporator yang menguapkan me-
tanol sebagai pelarut. Kenaikan panas sensibel akibat penu-
runan temperatur kristalisasi dari 10°C menjadi -15°C me-
ningkatkan beban evaporator hanya 5%karena beban evapo-
rator didominasi oleh panas penguapan metanol. Di lain pi-
hak, beban kompresor terkait dengan beban panas laten da-
lam siklus refrijerasi sehingga dampak penurunan tempera-
tur kristalisasi cukup besar terhadap beban kompresor. Se-
makin rendah capaian temperatur kristalisasi, semakin be-
sar laju alir refrijeran sehingga semakin besar beban komp-
resor refrijerasi. Penjelasanyang sama jugadapatmenjawab
mengapa beban pendingin udara refrijerasi (AC-201) sema-
kin besar terhadap penurunan temperatur kristalisasi. Hal
ini dikarenakan kebutuhan laju alir refrijeran lebih besar un-
tuk memperoleh temperatur yang lebih rendah pada kris-
taliser. Di lain pihak, beban pendingin udara metanol (AC-
101) dan beban pompa tidak terlalu dipengaruhi oleh tempe-
ratur kristalisasi. Beban pendingin udara metanol (AC-101)
semata-mata dipengaruhi oleh temperatur didih (tempera-
tur uapmetanol meninggalkan evaporator) dan laju alir uap
metanol yang ditentukan oleh perbandingan jumlah meta-
nol terhadap umpan. Karena kedua variabel ini sama untuk
semua temperatur kristalisasi, beban pendinginan yang di-
perlukan untuk mengondensasi uap metanol praktis tidak
dipengaruhi oleh temperatur kristalisasi. Beban pompa ti-
dak terlalu dipengaruhi oleh temperatur kristalisasi karena

TABEL 5. Hasil perhitungan neraca massa dan energi pada temperatur kristalisasi 0°C.

Aliran Temperatur (°C) Tekanan (barg) Laju alir (ton/jam)
Fraksi berat (-)

Metanol Asam palmitat Asam oleat Air

1 60 0,00 3,00 0,0000 0,4758 0,5242 0,0000

2 60 0,50 3,00 0,0000 0,4758 0,5242 0,0000

3 60 0,20 36,92 0,8923 0,0387 0,0427 0,0264

4 0 0,10 36,92 0,8923 0,0386 0,0427 0,0264

5 0 1,40 36,92 0,8923 0,0386 0,0426 0,0264

6 0 0,50 35,30 0,9248 0,0037 0,0441 0,0274

7 3 0,40 35,30 0,9248 0,0037 0,0441 0,0274

8 49 0,30 35,30 0,9248 0,0037 0,0441 0,0274

9 90 0,20 1,69 0,0000 0,0766 0,9234 0,0000

10 30 0,10 1,69 0,0000 0,0766 0,9234 0,0000

10A 30 0,10 1,69 0,0000 0,0766 0,9234 0,0000

10B 30 0,60 1,69 0,0000 0,0766 0,9234 0,0000

11 0 0,50 1,62 0,1841 0,8016 0,0088 0,0055

12 67 0,30 1,62 0,1841 0,8016 0,0088 0,0055

13 149 0,19 1,31 0,0000 0,9892 0,0108 0,0000

14 90 0,20 33,61 0,9713 0,0000 0,0000 0,0287

14A 90 0,20 32,91 0,9713 0,0000 0,0000 0,0287

14B 90 0,20 0,70 0,9713 0,0000 0,0000 0,0287

15 149 0,19 1,01 0,9713 0,0000 0,0000 0,0287

16 70 0,10 32,91 0,9713 0,0000 0,0000 0,0287

17 75 0,10 1,01 0,9713 0,0000 0,0000 0,0287

18 70 0,10 33,92 0,9713 0,0000 0,0000 0,0287

19 60 0,00 33,92 0,9713 0,0000 0,0000 0,0287

20 60 0,00 33,92 0,9713 0,0000 0,0000 0,0287

21 60 0,50 33,92 0,9713 0,0000 0,0000 0,0287
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TABEL 6. Hasil perhitungan neraca massa dan energi pada temperatur kristalisasi 10°C.

Aliran Temperatur (°C) Tekanan (barg) Laju alir (ton/jam)
Fraksi berat (-)

Metanol Asam palmitat Asam oleat Air

1 60 0,00 3,00 0,0000 0,4758 0,5242 0,0000

2 60 0,50 3,00 0,0000 0,4758 0,5242 0,0000

3 60 0,20 36,92 0,8923 0,0387 0,0426 0,0264

4 10 0,10 36,92 0,8923 0,0387 0,0426 0,0264

5 10 1,40 36,92 0,8923 0,0387 0,0426 0,0264

6 10 0,50 35,68 0,9171 0,0120 0,0438 0,0271

7 13 0,40 35,68 0,9171 0,0120 0,0438 0,0271

8 58 0,30 35,68 0,9171 0,0120 0,0438 0,0271

9 90 0,20 1,99 0,0000 0,2154 0,7846 0,0000

10 30 0,10 1,99 0,0000 0,2154 0,7846 0,0000

10A 30 0,10 1,99 0,0000 0,2154 0,7846 0,0000

10B 30 0,60 1,99 0,0000 0,2154 0,7846 0,0000

11 10 0,50 1,24 0,1828 0,8031 0,0087 0,0054

12 46 0,30 1,24 0,1828 0,8031 0,0087 0,0054

13 149 0,19 1,01 0,0000 0,9892 0,0108 0,0000

14 90 0,20 33,69 0,9713 0,0000 0,0000 0,0287

14A 90 0,20 32,99 0,9713 0,0000 0,0000 0,0287

14B 90 0,20 0,70 0,9713 0,0000 0,0000 0,0287

15 149 0,19 0,93 0,9713 0,0000 0,0000 0,0287

16 70 0,10 32,99 0,9713 0,0000 0,0000 0,0287

17 90 0,10 0,93 0,9713 0,0000 0,0000 0,0287

18 71 0,10 33,92 0,9713 0,0000 0,0000 0,0287

19 60 0,00 33,92 0,9713 0,0000 0,0000 0,0287

20 60 0,00 33,92 0,9713 0,0000 0,0000 0,0287

21 60 0,50 33,92 0,9713 0,0000 0,0000 0,0287

baik beban laju alirmaupun tekanan rancangan tidak berbe-
da untuk berbagai temperatur kristalisasi yang dicoba.

Gambar 4a dan 4b masing-masing menyajikan profil la-
ju konsumsi gas elpiji (LPG) dan laju emisi CO2 terhadap tem-
peratur kristalisasi. Sebagaimana disampaikan sebelumnya,
semakin rendah temperatur kristalisasi, panas yang dibu-
tuhkan untuk menguapkan metanol semakin besar, karena
temperaturumpanyangmemasuki evaporator semakin ren-
dah. Semakin rendah temperatur umpan, panas sensibel
yang dibutuhkan untuk meningkatkan temperatur umpan

menuju temperatur evaporasi semakin besar. Akan tetapi
perbedaankonsumsi LPGyangdihasilkan tidak terlalu besar,
hanya sekitar 3,4% karena peran panas sensibel umpan ter-
hadap beban evaporator tidak dominan. Semakin besar kon-
sumsi LPG dengan sendirinya emisi CO2 yang ditimbulkan
semakin besar, sebagaimana dapat dilihat di Gambar 4b.

4.2 Keekonomian

Perhitungan indikator kelayakan ekonomi didasarkan pada
investasi dan biaya produksi. Investasi terdiri dari biaya lang-

TABEL 7. Beban pemanasan, pendinginan dan kenaikan tekanan.

Alat
Beban pemanasan/pendinginan (kW) pada berbagai temperatur kristalisasi

-15°C 0°C 10°C

Pengering (HE-103) 6.156 6.096 6.067

Evaporator (HE-104) 11.866 11.520 11.296

Kompresor refrijerasi (C-201 A/B) 1.125 935 799

Pendingin udara untuk metanol
(AC-101)

-10.958 -10.958 -10.964

Pendingin udara untuk refrijerasi
(AC-201)

-3.264 -2.713 -2.318

Pompa umpanmetanol (P-101 A/B) 0,83 0,83 0,83

Pompa umpan DALS (P-102 A/B) 0,06 0,06 0,06

Pompa lumpur (P-103 A/B) 1,54 1,57 1,60

Pompa transfer asam oleat (P-104
A/B)

0,04 0,04 0,04

Pompa air demin (P-301 A/B) 0,24 0,24 0,24
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TABEL 8. Hasil perhitungan pendapatan dan biaya produksi.

Komponen biaya
Nilai (juta USD) pada berbagai temperatur kristalisasi

-15°C 0°C 10°C

Penjualan

Asam Palmitat 12,96 12,07 9,29

Asam Oleat 38,19 40,50 15,92

Total penjualan 51,15 52,57 25,21

Biaya produksi

Biaya tak langsung 1,19 1,18 1,17

Biaya langsung

Operasional alat 23,02 19,80 19,50

DALS 15,60 15,60 15,60

Biaya tenaga kerja 0,39 0,39 0,39

Total biaya produksi 39,01 36.97 36.66

Pendapatan sebelum pajak 10,95 15,60 -11,45

Pajak (22%) 2,41 3,43

Pendapatan bersih 8,54 12,18

sung dan tak langsung. Harga alat merupakan salah satu
komponen dalam perhitungan biaya langsung. Hasil perhi-
tungan menunjukkan bahwa harga alat keseluruhan pada
temperaturkristalisasi -15, 0, dan10°Cberturut-turutadalah
9,0, 8,9 dan 8,7 juta USD. Beberapa alat yangmemiliki kontri-
busi besar dalam biaya alat keseluruhan adalah fired heater
(HE-301) dan kompresor refrijerasi (C-201), masing-masing
menyumbang 24% dan 20% dari harga alat keseluruhan. Ke-
dua alat ini termasukmahal di antara peralatan proses kare-
na kompleksitas rancangan yang dimiliki (Couper dkk. 2005).
Beberapaalat yangmemiliki kontribusi sedangadalah tangki
metanol (T-101), pengering produk jenuh HE-103, dan pendi-
ngin metanol AC-101, masing-masing 9%, 7%, dan 5%. Alat-
alat lainnyamemiliki kontribusi kurang dari 5%.

Belanjamodal untuk pabrik pengolahan DALS dalam ka-
jian ini dikategorikan sebagai biaya tetap dengan satu kali
pembelian untuk menunjang operasional pabrik DALS sela-

ma 25 tahun. Biaya tetap dihitung pada tahun pertama (pra-
operasional). Selain dari pembelian peralatan produksi, bia-
ya pembangunan jugamencakup tanah, bangunan dan engi-
neering. Total biaya pembangunan pabrik pada ketiga tem-
peratur kristalisasi hampir sama, yaitu 13,9 juta USD untuk
temperatur kristalisasi -15°C, 13,8 juta USD untuk tempera-
turkristalisasi0°Cdan13,6 jutaUSDuntuktemperaturkrista-
lisasi 10°C. Biaya tetap terbesar untuk pembangunan pabrik
berasal dari pembelian peralatan, mencapai 64%. Nilai ini
masih mendekati rentang kontribusi biaya alat yang disam-
paikandalambuku-bukuperancanganpabrik, yakni 50-60%
(Peters dan Timmerhaus 1991; Towler dan Sinnott 2007).

Tabel 8 menyajikan rincian biaya produksi pabrik pemi-
sahan asam lemak jenuh dan asam lemak tidak jenuh DALS
dengan asumsi penjualan dimulai pada tahun ketiga. Dua
komponen utama dari biaya produksi adalah operasional
alat dan bahan baku (DALS). Komponen biaya operasional

(a) (b)

GAMBAR 4. (a) Laju konsumsi LPG dan (b) Laju emisi CO2.
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(a) (b)

GAMBAR 5. (a) IRR dan (b) NPV.

alat terbesar datang dari kebutuhan operasional termasuk
listrik untuk pendingin udara metanol (AC-101), yaitu sebe-
sar 11,6 juta USD, yang ditentukan oleh jumlah uap metanol
keseluruhanyangharusdikondensasi. BiayaoperasionalAC-
101 tidak terlalu dipengaruhi temperatur kristalisasi karena
kebutuhanmetanol keseluruhan yang disirkulasi tidak dipe-
ngaruhi oleh temperatur kristalisasi. Komponen biaya ope-
rasional terbesar kedua adalah kebutuhan LPG untuk pema-
nasbakar (firedheater) (HE-301) dengannilai sebesar6,8 juta
USD untuk temperatur kristalisasi -15 °C, 6,7 juta USD untuk
temperatur kristalisasi 0°C dan 6,6 juta USD untuk tempera-
turkristalisasi 10°C.BiayaoperasionalHE-301untukmasing-
masing temperatur kristalisasi tidak terlalu jauh pada ketiga
temperatur kristalisasi karena ukuran HE-301 tidak berbe-
da jauh untuk rentang temperatur kristalisasi tersebut. Ha-
sil perhitunganmenunjukkan bahwa pendapatan bersih un-

tuk temperatur kristalisasi 10°Cbernilai negatif. Hal ini terja-
di karena pada temperatur kristalisasi tersebut, kemurnian
asam oleat yang dihasilkan hanya mencapai 78%, sehingga
hanyadapatdijual sebagaiasamoleat75%,denganhargamu-
rah. Alasan serupa dapat menjelaskan mengapa pendapat-
an bersih pada temperatur kristalisasi 0°C lebih besar diban-
dingkan pada -15°C. Baik temperatur kristalisasi 0°C mau-
pun -15°Cmampumenghasilkan produk asam oleat dengan
kemurnianminimum 90%. Akan tetapi, temperatur yang le-
bih tinggimenghasilkan laju alir asamoleat yang lebih tinggi,
sebagaimana ditampilkan di Gambar 3. Tambahan pula, bia-
yaoperasional kristalisasimenurun jikadilakukanpada tem-
peratur yang lebih tinggi. Kedua hal inimenyebabkan krista-
lisasi pada 0°Cmenghasilkan pendapatan bersih lebih besar
dibandingkan pada ‐15°C.

Hasil perhitungan IRR dan NPV disajikan di Gambar 5.

(a) (b)

GAMBAR 6. (a) IRR dan (b) NPV terhadap perubahan harga DALS, produk tak jenuh, dan produk jenuh.
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Sebagaimana telah dijelaskan sebelumnya, pendapatan pa-
da temperatur kristalisasi 10°C bernilai negatif sehingga IRR
dan NPV tidak dihitung. Baik pada temperatur kristalisasi
0°Cmaupun -15°C, IRR yangdihasilkanmelebihi sukubunga
bank yang menandakan bahwa proses yang dikaji layak se-
cara ekonomi. Nilai IRR pada 0°C dan -15°C masing-masing
49% dan 36%, dengan periode balik modal masing-masing
2 dan 3 tahun. Nilai IRR melampaui suku bunga menandak-
an pembangunan fasilitas pemisahan layak secara ekonomi
(Martsinchyk dkk. 2023). Temperatur kristalisasi pada 0°C
menghasilkan IRR dan NPV yang lebih besar dibandingkan
pada -15°C. Hal ini dapat dijelaskan berdasarkan perbedaan
nilai pendapatan bersih yang diberikan oleh kedua tempera-
tur kristalisasi. Tambahan pula, biaya modal untuk tempe-
ratur kristalisasi 0°C lebih rendah dibandingkan temperatur
kristalisasi -15°C.

Gambar 6 menyajikan keekonomian proses pada berba-
gai perubahan harga DALS, harga produk tak jenuh, dan har-
ga produk jenuh, baik pada temperatur kristalisasi -15°Cma-
upun 0°C. Perubahan harga dinyatakan relatif terhadap har-
ga pada kondisi standar. Secara umum, peningkatan harga
produk atau penurunan harga DALS meningkatkan IRR dan
NPV. Hal ini terjadi karena peningkatan terhadap kedua har-
ga tersebutmasing-masing berakibat pada kenaikan penda-
patan dan penurunan biaya bahan baku. Di antara perubah-
an harga yang dikaji, harga produk tak jenuh memiliki sen-
sitivitas tertinggi, dapat dilihat dari lonjakan nilai IRR terha-
dap perubahan harga. Hal ini disebabkan oleh harga fraksi
tak jenuh yang tinggi sehinggamemiliki kontribusi besar da-
lam penjualan, sebagaimana ditampilkan di Tabel 8.

5. KESIMPULAN

Sebuah proses pemisahan berbasis kristalisasi pelarut
menggunakan metanol untuk memperoleh fraksi jenuh
dan fraksi tak jenuh dari DALS telah dikembangkan. Proses
yang dikembangkan telah dikaji baik dari sisi teknismaupun
ekonomi pada kapasitas 3 ton DALS/jam pada tiga tem-
peratur kristalisasi, yaitu -15°C, 0°C dan 10°C. Kebutuhan
pemanasan didominasi oleh penguapan pelarut, sementara
kebutuhan pendingin didominasi oleh kondensasi pelarut.
Semakin tinggi temperatur kristalisasi, semakin baik dari si-
si lingkungan karena kebutuhan bahan bakar dan laju emisi
CO2 semakin kecil. Akan tetapi, semakin tinggi temperatur
kristalisasi, fraksi tak jenuh yang dihasilkan semakin kurang
murni walaupun jumlahnya semakin besar. Temperatur
kristalisasi -15°C dan 0°C mampu menghasilkan fraksi
tak jenuh dengan kemurnian minimum 90%, sedangkan
temperatur 10°C menghasilkan fraksi tak jenuh maksimum
78%. Pembangunan pabrik pemisahan pada kapasitas dan
rentang temperatur kristalisasi yang dikaji diperkirakanme-
merlukan investasi 13,6-13,9 juta USD. Di antara peralatan
yangdilibatkan, pemanas bakar (firedheater)dankompresor
refrijerasimemiliki kontribusi paling besar. Proses pemisah-
an pada temperatur -15°C dan 0°C ditemukan layak secara
ekonomi, masing-masing dengan IRR 36% dan 49% dengan
periode balik modal masing-masing 3 dan 2 tahun. Di lain
pihak, proses pemisahan pada temperatur 10°C tidak layak
secara ekonomi.
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