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PERANCANGAN MODEL PREDICTIVE CONTROL
PADA KOLOM DISTILASI BINER AMMONIA

STRIPPER
Nama Mahasiswa : Frely Novianti Rahayu
NRP : 2413100 105
Jurusan : Teknik Fisika

Dosen Pembimbing : Dr. Bambang L. Widjiantoro, ST, MT

Abstrak

Ammonia stripper memisahkan aliran feed, aqueous
ammonia kedalam dua produk, ammonia (distillate) dan air
(bottom product). Untuk memperoleh produk distilasi dengan
tingkat kemurnian tinggi sangat sulit jika menggunakan
kontroler konvensional untuk distilasi karena sifat kolom yang
sangat non-linear dan disebabkan oleh interaksi alami antara
loop yang dikontrol. Tugas akhir ini dilakukan perancangan
model predictive control yang mampu mengontrol sistem
MIMO yang memiliki interaksi loop serta memiliki sifat non-
linear. Langkah awal yang dilakukan adalah melakukan
pemodelan dari proses yang terjadi pada ammonia stripper.
Selanjutnya melakukan perancangan model predictive control
yang dilanjutkan dengan funing MPC dengan terlebih dulu
melakukan pemodelan empirik FOPDT. Langkah terakhir
adalah melakukan uji performansi pada MPC dengan
memberikan uji disturbance, uji setpoint tracking dan
melakukan perbandingan performansi kontrol antara
pengendali PI dan MPC. Dari hasil perbandingan performansi
kontrol, MPC memiliki hasil lebih baik daripada PI yaitu
dengan nilai maximum overshoot sebesar 1,38%, settling time
3 detik dan error steasy state 2% sebesar 0,6495%.

Kata kunci: model predictive control, tuning MPC, kolom
distilasi, ammonia stripper
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DESIGN OF MODEL PREDICTIVE CONTROL IN AMMONIA
STRIPPER BINARY DISTILLATION COLUMN

Name : Frely Novianti Rahayu

NRP : 2413100 105

Department : Engineering Physics

Supervisor : Dr. Bambang Lelono Widjiantoro, ST, MT
Abstract

Ammonia stripper separates feed stream, aqueous ammonia
into two products, ammonia (distillate) and water (bottom product).
It is difficult to obtain high purity distillation product due to the
natural interaction between the controlled loops. In this final project
is designed model predictive control that able to control MIMO
system which has loop interaction and non-linear characteristic. At
first got the mathematical model of the process in ammonia stripper.
Then designed model predictive control and followed by MPC
tuning by first got empirical model of FOPDT. The final step is
doing performance test on MPC byb giving disturbance test,
setpoint tracking test and doing comparison of control performance
between PI and MPC. The result is MPC has better result than Pl
with maximum overshoot 1,38%, settling time 3 seconds and 2%
steady state error 0,6495%.

Keyword: model predictive control, tuning MPC, distillation
column, ammonia stripper
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BAB1
PENDAHULUAN

1.1 Latar Belakang

Distilasi adalah sebuah proses nonlinear, multivariable dan
tidak seimbang, yang digunakan di industri kimia dan
perminyakan. Tujuan dari sistem adalah untuk memisahkan dua
atau lebih komponen tergantung pada titik didih. Pemisahan
komponen membutuhkan jumlah energi yang relative cukup
besar. Pada dasarnya kolom dibagi menjadi tiga bagian, bagian
bawah (bottom) disebut stripping section dan bagian atas kolom
disebut rectification section lalu bagian tengah disebut flash zone
[S].

Pada PT. Petrokimia Gresik proses distilasi banyak
diterapkan salah satunya pada Ammonia Stripper. Ammonia
stripper, sebuah subsistem dari plant ammonia yang memainkan
peranan penting dalam produksi ammonia, terutama saat
penghematan energi. Ini memisahkan aliran feed, aqueous
ammonia kedalam dua produk, ammonia (distillate) dan air
(bottom product). Laju aliran feed berasal dari ammonia scrubber
dengan berat ammonia 14,1%wt. untuk alasan penghematan
energi, bottom product diolah kembali menuju ammonia
scrubber. Bagaimanapun juga, terdapat batasan bahwa kadar
maksimum ammonia pada bottom product harus 0,144%wt. Jika
tidak maka akan mengakibatkan masalah besar pada proses
selanjutnya, hydrogen recovery unit. Dari sudut pandang ini,
keberhasilan pemisahan ammonia stripper memainkan peranan
penting dalam produksi ammonial4].

Untuk memperoleh produk distilasi dengan tingkat kemurnian
yang tinggi sangat sulit untuk dikontrol jika menggunakan
kontroler konvensional untuk distilasi yang mana memiliki sifat
kolom yang sangat non-linear dan disebabkan oleh interaksi alami
antara loop yang dikontrol [3]. Salah satu cara untuk
mendapatkan ammonia dengan tingkat kemurnian tinggi terdapat
satu parameter yang harus dikontrol yaitu level dari dasar
ammonia stripper yang harus dijaga di kisaran 50%-70%.



Kontroler konvensional seperti PI memberikan hasil yang sesuai
untuk sistem linear, namun tidak dapat memberikan aksi kontrol
yang tepat untuk sistem nonlinear sehingga responnya lambat dan
terdapat osilasi yang cukup besar. Pendekatan kontrol yang lebih
tinggi seperti kontroler dengan variansi minimum tidak dapat
bekerja secara efektif pada sistem nonlinear disebabkan oleh
kesulitannya dan aksi kontrol yang sulit [5].

Model Predictive Control adalah salah satu alternatif kontrol
yang dikembangkan untuk mengontrol sistem MIMO yang
memiliki interaksi loop. Algoritma MPC telah secara luas dikenal
dalam industri atas kemampuannya mengatasi interaksi yang ada
dalam proses, dan batasan-batasan pada waktu tunda manipulated
variable. Performa kontroler MPC lebih baik jika dibandingkan
dengan kontroler PI pada industri yang menggunakan kolom
distilasi karena kemampuannya mengatasi kendala constraint
yang kompleks [3]. Pada Tugas Akhir ini akan dilakukan
perancangan sistem kontrol model predictive control pada kolom
distilasi biner ammonia stripper di PT Petrokimia Gresik,
sehingga diharapkan MPC dapat memberikan hasil kontrol yang
lebih baik.

1.2 Rumusan Masalah

Berdasarkan uraian latar belakang di atas, maka rumusan

masalah pada penelitian ini adalah sebagai berikut:

e Bagaimanakah memodelkan proses yang terjadi pada
kolom distilasi biner Ammonia Stripper PT Petrokimia
Gresik sehingga didapatkan pemodelan matematis yang
menggambarkan proses?

e Bagaimana merancang sistem kontrol MPC pada kolom
distilasi biner Ammonia Stripper PT Petrokimia Gresik?



1.3 Tujuan

Tujuan yang ingin dicapai pada penelitian tugas akhir ini

adalah sebagai berikut:

e Memodelkan secara matematis proses yang terjadi pada
kolom distilasi biner Ammonia Stripper PT Petrokimia
Gresik.

e Merancang sistem kontrol MPC pada kolom distilasi
biner Ammonia Stripper PT Petrokimia Gresik.

1.4 Batasan Masalah
Untuk memfokuskan penyelesaian masalah pada penelitian
tugas akhir ini dan mencapai tujuan yang diinginkan, maka
batasan masalah yang diambil adalah sebagai berikut.
e Pemodelan plant yang digunakan sebagai objek studi
adalah ammonia stripper di PT Petrokimia Gresik
e Proses yang ditinjau hanya bagian dasar dari ammonia
stripper.
e Sistem pengendalian yang akan dirancang ulang adalah
sistem pengendalian level pada ammonia stripper.
e Diasumsikan kandungan ammonia dalam feed dan reflux
tetap.
e Validasi data dilakukan tanggal 6-9 Maret 2017 selama
selang waktu 1x24 jam di PT Petrokimia Gresik.
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BAB II
TINJAUAN PUSTAKA

2.1 Ammonia Stripper

Ammonia stripper pada dasarnya adalah kolom distilasi biner
yang memisahkan campuran liguid ammonia menjadi dua yaitu
ammonia pada top product dan air pada bottom product.
Ammonia stripper berada pada unit Purge Gas Recovery Unit,
yaitu unit untuk memisahkan H, dan NH; dari sistem syn loop
purge gas dan 109-F. Terdiri dari tiga bagian yakni High
Pressure Purge Gas, Low Pressure, Purge Gas Recovery dan
Hydrogen Recovery unit (Anonim,2015).

2.1.1 Deskripsi Proses Ammonia Stripper

Aqua ammonia dipompa ke Ammonia Stripper 105E
sedangkan NH; vapor yang masih mengandung CHy, H,, N,, Ar
dialirkan ke unit Hidrogen Recovery Unit untuk diambil gas H,
yang terkandung didalamnya. Keluaran dari Low Press Ammonia
Scrubber 103E dan High Press Ammonia Scrubber 104E yang
berupa aqua ammonia dipompa dan dialirkan menjadi satu untuk
kemudian masuk ke ammonia stripper 105E. Aqua ammonia ini
masih mengandung sekitar 12—15% berat ammonia. Di dalam
unit ini aqua ammonia dipisahkan menjadi air dan ammonia.
Aqua ammonia dialirkan sebagai feed masuk kedalam ammonia
stripper. Kemudian diapanaskan oleh reboiler dengan
menggunakan heat exchanger dengan media pemanas steam yang
berasal dari MS Header dengan suhu 200°C.

Aqua ammonia menguap dan terpisah menjadi dua, yaitu
air yang kemudian turun kebawah dan NH; yang naik ke atas.
Karena suhu NHj; masih sukup tinggi sekitar 202°C maka
dialirkan NH; yang berasal dari refrigerant untuk menurunkan
suhunya menjadi 60°C. NH; yang berasal dari refrigerant disebut
reflux. NH; campuran kemudian keluar dari bagian atas ammonia
stripper untuk dipompa ke Refrigeration Condensor 127-C.
sedangkan air yang turun kebawah sebagai bottom product
disirkulasikan kembali sebagai media untuk proses scrubing pada



unit High Pressure Ammonia Scrubber (104E) dan Low Pressure
Ammonia Scruber (103E). Pada air tersebut ammonia yang
terkandung diusahakan hanya sekitar 0,15% saja karena jika
kandungan ammonianya masih terlalu tinggi maka akan
membahayakan unit keluaran dari Low Pressure Ammonia
Scruber (103E) dan High Pressure Ammonia Scruber (104E)
yaitu unit Hydrogen Recovery Unit (HRU) (Anonim 2015).
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Gambar 2.1 Skema dari proses pada ammonia stripper

2.1.2 Sistem Kontrol pada Ammonia Stripper

Sistem pengendalian level pada ammonia stripper PT
Petrokimia Gresik menjaga nilai level sebagai variabel proses.
Level pada ammonia stripper dipengaruhi oleh aliran feed dari
ammonia scrubber yang masuk ke dalam kolom, aliran aqua
ammonia dari reboiler yang telah dipanaskan dan aliran reflux.
Level air pada kolom dijaga pada level 50% dengan low alarm
10% dan high alarm 90%. Untuk mengendalikan level air dalam
kolom, laju aliran bottom digunakan sebagai variabel manipulasi
yang dijaga dengan mengatur debit air melalui operasi control
valve. Besar kecilnya bukaan control valve akan ditentukan oleh
perbandingan informasi yang didapat melalui level transmitter
dan laju aliran (flow) transmitter. Aksi pengendali yang diberikan



pada ammonia stripper adalah aksi pengendali PI (Propotional
Integral).

2.1.3 Kolom Distilasi

Distilasi didefinisikan sebagai sebuah proses dimana
campuran dua atau lebih zat liquid atau vapor dipisahkan menjadi
komponen fraksi yang murni, dengan pengaplikasian dari
perpindahan massa dan panas. Pemisahan campuran [liguid
dengan distilasi bergantung pada perbedaan volatilitas antar
komponen. Komponen yang memiliki relative volatility yang
lebih besar akan lebih mudah pemisahannya. Uap akan mengalir
menuju puncak kolom sedangkan /iguid menuju ke bawah kolom
secara counter-current (berlawanan arah). Uap dan liquid akan
terpisah pada plate atau packing. Sebagian kondensat dari
Condensor dikembalikan ke puncak kolom sebagai liquid untuk
dipisahkan lagi, dan sebagian liquid dari dasar kolom diuapkan
pada Reboiler dan dikembalikan sebagai uap (Leily,2009).

CONDENSER

,,,,,, REFLUX DRUM

ENRICHING REFLUX
(RECTIFICATION
SECTION
FEE DISTILLATE
— . .

STRIPPING
SECTION) [----C

REBOILER

5%

BOTTOMS

1| Hear out @

Gambar 2.2 Skema kolom distilasi

Sebuah sistem distilasi umumnya mengandung beberapa
komponen utama :
a. Sebuah Shell vertikal dimana pemisahan komponen liguid
terjadi, terdapat pada bagian dalam kolom (internal column)



seperti tray atau plate dan packing yang digunakan untuk

meningkatkan derajat pemisahan komponen.

b. Sebuah Reboiler untuk menyediakan penguapan yang cukup
pada proses distilasi.

¢. Kondenser untuk mendinginkan dan mengkondensasikan uap
yang keluar dari atas kolom.

d. Reflux drum untuk menampung uap yang terkondensasi dari
top kolom sehingga liguid (reflux) dapat di recycle kembali
ke kolom.

Rumah shell vertikal bagian dalam kolom beserta kondenser
dan reboiler membentuk sebuah kolom destilasi. Gambaran unit
distilasi dengan satu feed dan dua aliran produk seperti gambar
2.2

2.1.4 Pemodelan Ammonia Stripper
Didalam ammonia stripper terjadi perpindahan massa,

dimana massa yang masuk adalah feed aqua ammonia dan reflux
sedangkan massa yang keluar berupa vap ammonia dan flow rate
bottom yang menuju ammonia scrubber. Pada pemodelan
ammonia stripper dikarenakan hanya fokus pada bottom kolom
untuk mengendalikan level sehingga untuk memodelkan dinamika
proses pada ammonia  stripper ~menggunakan hukum
kesetimbangan massa pada column base yang diturunkan oleh
(Luyben,1992). Pada pemodelan kesetimbangan massa yang
dilakukan  (Luyben,1992)  digunakan beberapa  asumsi,
diantaranya adalah :

1. Fraksi feed berupa liquid.

2. Boiling point size pada liquid tetap.

3. Densitas dan kapasitas panas spesifik di semua proses
konstan.
Kalor laten vaporisasi konstan.
Rugi panas diabaikan
Effesiensi nampan 100%
Proses pencampuran sempurna
Uap tertahan keatas diabaikan

NN A



Kesetimbangan massa:

am

2E8) = Le+ Ly — Vg — Lg @2.1)
Dengan :
Mg = Massa pada dasar kolom (kg)
Lp = Laju reflux (kg/s)
Ly = Laju feed (kg/s)
Vrp = Laju aliran vapor meninggalkan kolom (kg/s)
Lg = Laju aliran bottom (kg/s)

REFLUX DRUM

B W W P
Hr
Wy
1 3 I "
]
Ly ] Yo
0 o
ENRICHING
SECTION
Ler y A& Vg
WE +1 Wy 1
WE
—-—-——»—I FEED mavT
L Y A v,
“F w
STRIPFING
SECTION
\_,""__l
COLUMN BASE
wy AND
REBDILER
L]
- Wn “!
— " .

Gambar 2.3 Skema model matematis ks)lom distilasi
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Untuk  mengilustrasikan ~ pemodelan untuk  kontrol
kesetimbangan massa dari kolom distilasi Luyben (1985)
memisahkan laju aliran feed pada kolom menjadi dua bagian yaitu
top product dan bottom product. Skema dari rancangan model
matematis sistem kolom distilasi ditunjukan pada gambar 2.3.
Diasumsikan bahwa pertukaran panas dari kondensor maupun
reboiler diabaikan. Untuk kenyamanan maka persamaan ditulis
dalam bentuk Laplace.

Wy = Wl(s)_wvs(s)_wb(s) 2.2)
Dimana :
wy = Laju aliran fraksi cair dari nampan pertama (m3/s)
w, = Laju uap yang keluar dari kolom (kg/s)
wg = Laju aliran dasar kolom yang keluar (m3/s)
Wy = Persediaan cairan didasar kolom (kg)
S = Variabel transformasi laplace

— B
Wg = i (2.3)

Dimana :
PB = Densitas pada cairan dasar kolom (kg/m3)
Ag = Luas penampang area dari dasar kolom (m?)
Hg = Level cairan didasar kolom (m)

Jika reboiler dipanasi oleh steam maka :

wy(s) = 2wy (s) 2.4)
Dimana :
Asr = Panas laten dari uap (k] /kg)
App= Panas laren dari fluida yang diproses pada dasar kolom
(k] /kg)

w;(s)=Laju fraksi uap (kg/s)
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2.2 Kontrol PID dan Metode Good Gain

Kontroler PID adalah system pengendali gabungan antara
pengendali proporsional, integral, dan turunan (derivative).
Ketiga jenis pengendali masing-masing mempunyai kelebihan
dan kekurangan. Pengendali Proportional masih meninggalkan
offset yang disebabkan oleh sifat dasar pengendali proportional
yang masih tetap membentuk error untuk menghasilkan output.
Untuk menghilangkan offset diperlukan pengendali lain yaitu
pengendali Integral sehingga dapat menghasilkan output
walaupun sudah tidak ada lagi input. Walau begitu pengendali
memiliki kekurangan yaitu tidak mampu bereaksi secara cepat.
Untuk pengendali derivative memiliki kemampuan untuk
mempercepat reaksi sehingga dapat menutupi kekurangan
pengendali integral. Dalam waktu kontinyu sinyal keluaran
pengendali PID dirumuskan sebagai berikut :

u(®) = Ky [e(®) + 5 [y e(0) dt + T4 52

(2.5)
Tuning PID Metode Good Gain

Tuning pengendali PID merupakan suatu metode
untuk mencari nilai parameter PID yaitu Kp, Ti dan Td
yang sesuai agar respon sistemnya stabil dengan waktu
penetapan (settling time) lebih cepat serta tidak terdapat
overshoot maupun offset. Salah satu metode yang
digunakan adalah metode Good Gain yang merupakan
pengembangan dari metode Ziegler Nichols osilasi
(close loop).
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Step response in
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Gambar 2.4 Metode tuning good gain

Metode good gain memiliki tahapan awal funing yang
hampir sama dengan metode funing ziegler nichols yaitu
mengatur controller pada posisi proportional. Perbedaan
dengan metode tuning ziegler nichols adalah jika metode
tuning ziegler nichols mengubah nilai Kp hingga mencapai
nilai kritis dan sistem berosilasi stabil, namun untuk metode
tuning good gain hanya mengubah nilai Kp hingga mencapai
respon transient seperti gambar 3.4 dimana telah terbentuk
first overshoot dan first undershoot.

Dari respon transient didapatkan nilai Kpgg (nilai Kp
yang digunakan untuk mendapatkan respont transient) dan
nilai Tou (jarak antara first overshoot dan first undershoot).
Nilai Ti didapatkan dari 1,5Tou dan untuk nilai Kp
didapatkan dari 0,8Kpgg

2.3 Model Predictive Control

Sistem kendali prediktif termasuk kedalam kategori konsep
perancangan pengendali berbasis model proses dimana model
proses nantinya digunakan untuk merancang pengendali plant
dengan cara meminimasi objective function (fungsi criteria). Pada
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pengendali prediktif, model internal yang meruapakan pemodelan
linier dari proses digunakan untuk mengetahui perilaku sistem.
Dengan model internal ini perilaku system diprediksi dalam kurun
waktu yang terbatas (yang disebut dengan preceding horizon).
Hasil ini kemudian digunakan pada tiap waktu pencuplikan untuk
mengoptimalkan keluaran system melalui sinyal masukan.
Keuntungan MPC dibandingkan dengan metode pengendali
konvensional lainnya diantaranya adalah :

1.

2.
3.

b

Dapat menghitung batasan pada system dalam perancangan
pengendali

Konsepnya sangat intuitif serta penalaannya sangat mudah
Dapat digunakan untuk mengendalikan proses yang
beragam, mulai dari proses yang sederhana sampai proses
yang kompleks, mempunyai waktu tunda besar, non-
minimum phase atau proses yang tidak stabil

Dapat menangani system multivariable

Mempunyai kompensasi terhadap waktu tunda

Mempunyai kemampuan pengendali feed forward untuk
mengkompensasi gangguan yang terukur

Mudah untuk mengimplementasikan pengendali yang
diperoleh

Sangat berguna jika sinyal referensi untuk masa datang
diketahui

Prinsip yang mendasari pada setiap jenis pengendali prediktif
antara lain :

1.

Menggunakan model proses untuk memprediksi keluaran
yang akan datang dalam rentang waktu yang telah
ditentukan (horizon) .

Menghitung sinyal kendali dengan meminimasi objective
function yang ditetapkan sebelumnya dengan tujuan untuk
menjaga keluaran proses agar sedekat mungkin dengan
trayektori acuan.

Sinyal kendali u(t) dikirim ke proses sedangkan sinyal
kendali terprediksi berikutnya dibuang, karena pada
pencuplikan berikutnya keluaran sudah diketahui nilainya.
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Maka langkah pertama diulang dengan nilai proses yang
baru dan semua prosedur perhitungan yang diperlukan
diperbaiki. Konsep receding horizon dapat dilihat pada

gambar 2.5
Predicted
outputs
S [_ _p _____ Reference trajectory
o
Past Traject °©
ast Trajectory - ° Sredicted
Measured output trajectory
t2 1 t t+1 t+Ny

—_—
Prediction Horizon

A

L

t2 t1 t t+1 t+Nu

Input signal U(t)

Control Horizon

Gambar 2.5 Strategi receding horizon

Pada MPC sendiri memiliki lima konsep dasar yang
digunakan, yang pertama adalah model proses dan disturbance,
performance index, pengendalian constraints, optimalisasi dan
receding horizon principle. Struktur dasar model predictive
control dapat dilihat pada gambar 2.6.
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Gambar 2.6 Struktur dasar model predictive control
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2.4 Tuning Pengendali MPC
Adapun  parameter-parameter yang harus dilakukan

penyetelan dalam pengendali MPC adalah sebagai berikut:

a. Sampling Time : interval waktu yang dipakai dalam
pengambilan data

b. Prediction Horizon : seberapa jauh ke depan prediksi yang
dilakukan ketika melakukan perhitungan output controller

c. Model Horizon : jumlah sampel interval yang diperlukan
untuk mencapai kondisi steady state ketika input diberikan
kepada proses

Nilai untuk ketiga parameter tersebut dapat dihitung dengan
pendekatan strategi tuning DMC non-adaptif (Dougherty,2003b)
a. Pendekatan dinamika proses output pengendali untuk
pasangan-pasangan variabel terukur dengan model FOPDT:
w® _Kese g0 Ris=12,..S)  (2.6)
) - 2,..,R; 2, ... .
b. Memilih waktu sampel sedekat mungkin dengan :
T, = Max(0.1t., 0.560,), 2.7)
(r=12,...,R;s=12,...,95)

¢. Menghitung P(N) (prediction horizon):
5T

P = Max( Trs + kys) (2.8)
dengan k,; = (% + 1), (2.9)

(r=12,...,Rs=12,...,5)
d. Menghitung M (control horizon)
M = Max (2= + kyy ) (2.10)
(r=12,...,R;s=12,...,95)
Pemodelan empirik menggunakan model FOPDT (first order
plus dead time) untuk menentukan parameter gain FOPDT (K),

time constant () dan dead time (6) menggunakan metode II
(Marlin,2000)
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“Halaman ini sengaja dikosongkan”



BAB II1
METODOLOGI PENELITIAN

Metodologi penelitian yang digunakan untuk mencapai

tujuan dari tugas akhir ini adalah sebagai berikut:

a.

Pengambilan data spesifikasi ammonia stripper, sensor dan
aktuator meliputi data besaran input dan output pada
ammonia stripper, process flow diagram (PFD), piping and
instrument diagram (P&ID) dari ammonia stripper.
Pengambilan data silakukan di PT Petrokimia Gresik.
Pemodelan ammonia stripper, sensor dan aktuator
didapatkan dari data spesifikasi yang telah diambil.
Pemodelan ammonia stripper ~menggunakan hukum
keseimbangan energi.

Validasi model dilakukan untuk memastikan model yang
dibuat mempresentasikan plant sesungguhnya jika validasi
proses mencapai error <2%. Pemodelan dan validasi
disimulasikan menggunakan fitur simulink pada MATLAB
Simulasi sistem pengendalian loop tertutup pada simulink
MATLAB, dengan menggunakan algoritma PI pada
kontroler. Parameter P dan I didapatkan menggunkan metode
good gain.

Perancangan kontrol MPC dilakukan pada simulink
MATLAB dengan melinearkan plant dan dirubah kedalam
bentuk state space sebelum masuk kedalam kontrol MPC.
Tuning MPC dilakukan dengan melakukan pemodelan
empirik FOPDT untuk mendapatkan parameter K,, time
constant (t) dan dead time (6) yang selanjutnya digunakan
untuk menghitung waktu sampel (T), prediction horizon (P)
dan control horizon (M).

Analisa respon berdasarkan uji performansi sistem dengan
memberikan uji  tracking setpoint serta pemberian
disturbance, sehingga didapatkan grafik respon sistem antara
kontrol MPC dan kontrol PID.

Flowchart pengerjaan tugas akhir ditunjukkan pada gambar
3.1

17
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Pengambilan data spesifikasi
Ammonia Stripper, aktuator
dan sensor

l

Pemodelan ammeonia stripper,
sensor dan aktuator

Validas error

No

Perancangan kontrol MPC

espon suda
sesuai?

Yes

¥

Analisa hasil respon sistem

emodelan <2%

Yes

¥

Perancangan kontrol PID

espon suda
sesuai?

Ne

Penyusunan Laporan

Selesai

Gambar 3.1 Flowchart penelitian

3.1 Pengambilan Data Plant

Data-data yang dibutuhkan untuk pemodelan plant berupa
massa yang masuk dan massa yang keluar ammonia stripper serta
spesifikasi serta dimensi dari ammonia stripper. Variable yang
dikendalikan pada objek tugas akhir ini adalah level air dalam
ammonia stripper, sedangkan variable yang dimanipulasi adalah
laju aliran bottom. Keseluruhan data yang dibutuhkan untuk

pemodelan ditunjukkan pata tabel 3.1 sampai tabel 3.4.
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Tabel 3.1 Data Pemodelan Plant Masukan Feed dari Ammonia

Scrubber

Parameter Nilai (satuan)
Fluida Liquid — Aqua ammonia
Temperature 148,9 (°C)
Pressure 17,6 (kg/cmzA)
Flow 2566 (kg/hr)
Density (pr) 793,8 (kg/m’)
Flow (mg) 3,2 (m’/hr)
WT PCT NH3 11,77 (%)

Tabel 3.2 Data Pemodelan Plant Keluaran Bottom Product
menuju Ammonia Scrubber

Parameter Nilai (satuan)
Fluida Liquid — air
Temperature 37 (°C)
Pressure 16,2 (kg/cmZA)
Flow 2276 (kg/hr)
Density (pg) 983,8 (kg/m’)
Flow (rig) 2,3 (m’/hr)
WT PCT NH3 0,14 (%)
Tabel 3.3 Data Pemodelan Plant Masukan Reflux

Parameter Nilai (satuan)
Fluida Liquid — ammonia
Temperature 30 (°O)
Pressure 20 (kg/cmzA)
Flow 740 (kg/hr)
Density (pg) 595,7 (kg/m’)
Flow (mg) 1,2 (m’/hr)
WT PCT NH3 100 (%)
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Tabel 3.4 Data Pemodelan Plant Keluaran Vapor Ammonia

menuju Accumulator
Parameter Nilai (satuan)
Fluida Vapor — ammonia
Temperature 65,7 (°C)
Pressure 17,5 (kg/cmzA)
Flow 1045 (kg/hr)
Density 11,45 (kg/m’)
Flow 91,2 (m’/hr)
WT PCT NH3 99,5 (%)

3.2 Pemodelan Matematis Sistem

Untuk melakukan perancangan model predictive control
dilakukan pemodelan matematis sistem yang akan dikontrol, yaitu
pemodelan ammonia stripper, sensor dan aktuator.

3.2.1 Pemodelan Matematis Plant

Untuk melakukan pemodelan matematis plant dikarenakan
proses yang ditinjau hanya bagian dasar dari ammonia stripper
maka dilakukan beberapa asumsi yaitu boiling point size pada
liquid tetap, densitas dan kapasitas panas spesifik disemua proses
konstan, kalor laten panas diabaikan, efisiensi nampan dianggap
100%, proses pencampuran sempurna serta uap tertahan keatas
diabaikan. Sehingga pemodelan matematis plant hanya
menggunakan hukum kesetimbangan massa.

Dari parameter yang dijelaskan pada sub-bab 3.1 pada tabel
3.1 sampai tabel 3.5 maka ammonia stripper dapat dimodelkan
menggunakan pendekatan kesetimbangan massa.
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Tabel 3.5 Parameter Pemodelan Kesetimbangan Massa Ammonia
Stripper

Parameter Nilai (satuan)
Ap 0,2634 (m?)
Ast 2270 (k] /kg)
App 1371.2 (k] /kg)
K, 0,85
d 0,3356 (m)
q 0,8847
Dengan :
Ag = Luas alas kolom
Ast = Latent heat steam
App = Latent heat fluida
K; = Koefisien discharge
d = Diameter kolom
q = Fraksi mol liquid

Persamaan kesetimbangan secara umum dapat dituliskan
pada persamaan (3.1)

laju Laju Laju
[perubahan] = [massa] - [massa] 3.1
massa input output
28 = L+ Ly — Vrp — Lg (3.2)
Dengan :
Mg = Massa pada dasar kolom (kg)
Lp = Laju reflux (kg/s)
L¢ = Laju feed (kg/s)
Vrp = Laju aliran vapor meninggalkan kolom (kg/s)
Lg = Laju aliran bottom (kg/s)

Sehingga dari persamaan (3.2) dikembangkan menjadi
persamaan (3.3)
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dH .
BAPB = prmg(t) + qppmgp(t) — _mv pPpMmp (3.3)

Berdasarkan data desain dari pabrik telah diketahui nilai
K;, sehingga nilai laju fraksi uap my diperoleh menggunakan
persamaan (3.4)

my = K¢/ hg(t) 3.4)

Persamaan (3.4) disubtitusi kedalam persamaan (3.3)
sehingga membentuk persamaan baru (3.5)

d . . A .
%APB = prig(t) + qprme(t) — ﬂKr hg(t) — pprig (3.5)

dZB Ap mp(t)+ mF() AAZ; ZJ_HB(t)— mg(t) (3.6)

Agar mempermudah perhitungan dilakukan penyederhanaan
sebagai berikut :

A, i Z‘% (3.7)
B, A_STEKT (3.8)
C, = Toars (3.9)
D, = A% (3.10)

Setelah melakukan penyederhanaan, persamaan (3.7) hingga
persamaan (3.10) disubtitusikan kembali kedalam persamaan
(3.6) yang selanjutnya ditransformasi kedalam bentuk laplace
sehingga berubah menjadi persamaan (3.11)

sHg(s) + C1HB(5) = AlmR(S) + B1mF(5) — Dymg(s) (3.11)

Hp(s) =

c1 mR(S)+CI 1 me(s) — C15+1 mp(s) (3.12)
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Dengan memasukkan parameter-parameter yang ada pada
tabel 3.1 hingga tabel 3.5 maka didapatkan persamaan fungsi
transfer (3.13)

1.513e3
558.6615+1

1.2840e3
558.661s+1

ip(s) — 222 (s)  (3.13)

Hy(s) = Mg (s) + 558.6615+1
3.2.2 Pemodelan Matematis Aktuator

Aktuator pada sistem ini adalah control valve. Pemodelan
control valve menggunkan persamaan (3.14) untuk mendapatkan

fungsi transfer control valve.

mp(s) — Ky
U(s) TcyS+1

(3.14)

Dimana:

my(s)  =Laju aliran liquid (ks—g)

U(s) = Sinyal masukan ke control valve
K, = Gain total control valve

Tcy = Time constant control valve

Gain total control valve K,, diperolah dari persamaan (3.15)
K, = K, X G; (3.15)

Untuk mendapatkan nilai K;, dan G; digunakan persamaan
(3.16) dan persamaan (3.19)

__ Laju aliran maksimum

Kp - APrgissuI:e/]nlet (316)
= 2 R9/8

P 153 psia (317)

K, = 0,0375 psia (3.18)

Nilai G; diperoleh dari persamaan (3.19)

__ APressure Inlet

G; = AArus Outlet (3.19)
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__15-3psia
Gi =S5 ama (3.20)

G; = 0,75 psia/mA (3.21)

Sehingga diperoleh nilai K,, sebesar 0,025 kg/s mA. Untuk
menghitung nilai time constant control valve T,, menggunakan
persamaan (3.22)

ey = T,(AV + R,) (3.22)
Dimana,
Tey = time constant control valve
T, = Waktu stroke penuh (1,3 detik)
R, = Perbandingan konstanta waktu inverent terhadap

waktu stroke, untuk actuator diagphram 0,03

Nilai AV diperoleh dengan membagi span (maksimum
dikurangi minimum) laju aliran yang melewati control valve
dengan laju aliran maksimum dan diperoleh nilai AV sebesar
0,044 kg/s. Dengan memasukkan nilai waktu stroke penuh T,,, R,
dan nilai AV sebesar 0,044 kg/s kedalam persamaan (3.22) maka
didapatkan nilai time constant control valve Ty sebesar 0,086.
Maka berdasarkan persamaan (3.14) diperoleh fungsi transfer
control valve sebagai berikut :

mp(s) _ 0.025
U(s)  0.086s5+1

3.2.3 Pemodelan Matematis Level Transmitter

Level transmitter yang digunakan adalah jenis differential
pressure  transmitter. Pemodelan matematis untuk level
transmitter diperoleh dari persamaan (3.23).

FT = 5T

= Tor1 (3.23)



25

Dimana,
Gr = Gain transmitter
Tc = Time constant transmitter

Gain transmitter diperoleh dengan menghitung persamaan
(3.24) dimana keluarannya adalah sinyal listrik dengan range 4-
20 mA.

__ span output (mA)

(3.24)

T = span input (%)
20—4 mA

GT = =
68—52 (%)

Sehingga dengan memasukkan nilai gain transmitter dan
time constant transmitter sebesar 0,2 maka didapatkan fungsi
transfer transmitter sebagai berikut :

1
T 0.25+1

FT

3.3 Validasi Model

Setelah didapatkan model matematis persamaan (3.13),
selanjutnya model disimulasikan dengan menggunakan bantuan
software MatlabR2009a untuk validasi dengan data hasil
pengukuran yang ada pada PT Petrokimia Gresik. Uji validasi
dilakukan menggunakan uji Loop Terbuka dan didapatkan hasil
respon seperti pada gambar 3.2
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Gambar 3.2 Uji validasi open loop

Dari hasil uji validasi open loop didapatkan error sebesar
0,48% sehingga dapat dikatakan bahwa pemodelan yang
dilakukan telah sesuai dan menggambarkan plant sesungguhnya
karena memiliki nilai error kurang dari 2%
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3.4 Perancangan Kontrol PI
Kontrol PI dirancang menggunakan simulink pada Matlab
dengan loop tertutup

Display

Scopel To Workspaced

0.026

F

1B1s+1 |

Plant
Scope

0.086s+1
Aktustor

PID Controller

L

0.2s+1

Transmitter

Step1

Gambar 3.3 Simulasi loop tertutup kontrol PI

F pada transfer fungsi plant merupakan penyederhanaan
rumus dari

_ A1 B D

F =
G 6 G

(3.25)

Penyederhanaan F dilakukan agar memudahkan penulisan
pada simulink Matlab. Persamaan A, B;, C;, dan D, dapat dilihat
pada persamaan (3.7) hingga persamaan (3.10)

Dalam mencari nilai Kp dan Ti untuk pengendali level
digunakan funing dengan metode good gain. Dari metode good
gain didapatkan nilai Kp sebesar 44 dan Ti sebesar 2,4.
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Gambar 3.4 Respon uji close loop P1
Dari uji close loop dengan pengendali PI memiliki respon
seperti pada gambar 3.4 diketahui memiliki nilai maximum
overshoot sebesar 18,75 %, nilai settling time sebesar 18 detik
dan error steady state 1,163%.

3.5 Perancangan Model Predictive Control

Sistem kontrol yang dirancang pada penelitian ini adalah
sistem kontrol Model Predictive Control. Pada kontrol model
predictive control menggunakan model proses untuk memprediksi
keluaran yang akan datang. Proses model yang digunakan pada
MPC sebagian besar dipilih yang berbentuk linear dan pada
umumnya menggunakan bentuk state space yang cocok untuk
sistem multivaribel. Karena komputasi dapat diselesaikan secara
numeric dan dapat diandalkan jika beradasarkan pada model state
space dibandingkan dengan respon step/impulse atau model
fungsi transfer, khususnya sistem multivariable. Persamaan state
space yang digunakan ada pada persamaan (3.26) dan persamaan
(3.27).
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x(k + 1) = Ax(k) + Bye(k) + B,w(k) + Byv(k) (3.26)
y(k) = Cx(k) + Dye(k) + Dy,w(k) (3.27)

Dimana x(k) adalah state system, e(k) adalah zero mean
white noise, w(k) menunjukkan semua signal yang diketahui,
v(k) adalah variable manipulasi atau input sinyal, dan y(k)
adalah output dari sistem.

Komputasi dilakukan pada software MATLAB yaitu dengan
melinearkan model menggunakan command sehingga didapatkan
model linear dalam bentuk state space matrik, sebagai berikut:

—0,0018 0 0

A= 0 —0,0018 0
0 0 —0,0018

1 0 0
B=]0 1 0

0 0 1
C =[2,7096 —3,7958 2,2984]
D=[0 0 0]

Setelah mendapatkan bentuk state space matriks dari model
selanjutnya adalah merubah bentuk model yang sebelumnya
kontinyu menjadi model diskrit seperti dibawah ini. Hal ini
dilakukan karena model dalam bentuk diskrit merepresentasikan
proses dinamik yang mendukung mekanisme sampling yang
dibutuhkan untuk menghitung aksi kontrol dengan algoritma
MPC yang diimplementasikan.

Sehingga didapatkan model proses yang dapat digunakan pada
kontrol MPC, sebagai berikut:

A= x1 x2 x3
x1 0,9984 0 0

x2 0 0,9984 0
x3 0 0 0,9984
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B = ul u2 u3
x1 0,8993 0 0
x2 0 0,8993 0
x3 0 0 0,8993
C = x1 x2 x3

yl 2,71 -3,796 2,298

To Warispaced

v
B

o
9
Yy ¥
3
2]
3

Gambar 3.5 Perancangan MPC pada simulink matlab

Dari model plant yang telah didefinisikan maka selanjutnya
membangun object MPC pada MATLAB dan melakukan funing
kontrol MPC menggunakan strategi tuning DMC non adaptif
untuk mencari nilai waktu sampel terdekat, prediction horizon (P)
dan control horizon (M). Sebelum itu, terlebih dahulu dilakukan
pemodelan empirik model FOPDT (first order plus dead time)
untuk menentukan parameter gain FODT (K},), time constant (1)
dan dead time (8) menggunakan metode II.

Dari pemodelan empirik model FOPDT diketahui nilai K,
sebesar 0,157, time constant (t) sebesar 9,185 m dan dead time
(8) sebesar 0,815 m. Waktu sampel didapatkan menggunakan
persamaan 3,27 yaitu sebesar 0,9, nilai prediction horizon sebesar
52 didapatkan dari persamaan (3.29) dan untuk nilai control
horizon sebesar 12 diperoleh dari persamaan (3.30).

Trs = Max(0.11.,0.50,) (3.28)

P = Max(Z2 + kyy) (3.29)
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M = Max ("2 + ks ) (3.30)

3.6 Uji Performansi

Uji performansi dilakukan dengan memberikan tracking
setpoint dan pemberian disturbance. Hal ini dilakukan untuk
mengetahui apakah kontrol MPC yang telah dibuat mampu
berjalan dengan baik atau tidak. Serta membandingkan
performansi antara model predictive control dengan pengendali
PL
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BAB IV
HASIL DAN PEMBAHASAN

Uji performansi digunakan untuk mengetahui kemampuan
dari kontrol MPC yaitu dengan memberikan uji tracking setpoint,
pemberian disturbance serta melakukan perbandingan antara
kontrol MPC dengan kontrol konvensional PI.

4.1 Uji Disturbance

Untuk menguji performansi kontrol MPC dilakukan
pengujian perubahan load yang pada sistem kontrol MPC
dianggap sebagai disturbance. Pada plant stripper ammonia
mendapat inputan dari Low Pressure Ammonia Scrubber dan
High Pressure Ammonia Scrubber, yang sangat mungkin
mengalami lonjakan load yang diakibatkan oleh prosses yang
terjadi pada High Pressure Ammonia Scrubber dan Low Pressure
Ammonia Scrubber. Pada simulasi perubahan load dianggap
sebagai disturbance step yaitu dengan memberikan kenaikan
input sebesar 20% pada dari nilai laju aliran feed pada detik ke 10
maka didapatkan hasil respon sistem seperti pada gambar 4.1.

33
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Gambar 4.1 Respon uji disturbance

Sistem kontrol yang baik adalah yang mampu kembali pada
setpoint dalam waktu yang singkat saat diberikan disturbance.
Dari respon yang ada pada gambar 4.1 dapat dilihat bahwa sistem
yang diberikan disturbance perubahan laju aliran feed sebesar
20% pada detik 10 dapat kembali lagi ke setpoint dalam waktu
singkat yaitu pada detik 13.

4.2 Uji Setpoint Tracking

Penentuan setpoint pada Ammonia Stripper disesuaikan
dengan kebutuhan jumlah ammonia yang ingin diproduksi. Pada
kondisi normal level setpoint pada ammonia stripper ditetapkan
pada kisaran 60% yang jika dikonversi dalam tinggi maka level
ammonia stripper dijaga pada ketinggian 1,44 meter. Jika jumlah
ammonia yang akan diproduksi mengalami perubahan maka nilai
setpoint pada tiap-tiap plant yang berhubungan juga dapat
berubah, termasuk nilai setpoint pada ammonia stripper.
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Sehingga sangat penting bahwa sistem kontrol mampu mengikuti
perubahan setpoint yang diberikan dengan baik.

Uji setpoint tracking merupakan uji yang dilakukan untuk
melihat apakah sistem kontrol MPC dapat mengikuti perubahan
setpoint yang diberikan. Hasil respon perubahan setpoint pada
sistem dapat dilihat pada gambar 4.2

2 : ;
15k . R .......... ............
g
- 1 ............................................................
&
—1
05k SRR SO 3
: : | — WIPC
5P
0 | : ; i
0 50 100 150 200 250

Time ()
Gambar 4.2 Respon uji setpoint tracking

Pada gambar 4.2 merupakan respon sistem saat dilakukan
perubahan setpoint. Setpoint awal yang diberikan adalah 1,44
meter yang merupakan setpoint yang digunakan pada plant
ammonia stripper pada kondisi normal. Pada uji setpoint tracking
dilakukan perubahan setpoint sebanyak tiga kali, yang pertama
adalah dengan menurunkan level setpoint menjadi 1,2 meter pada
detik ke 70. Pada penurunan level setpoint menjadi 1,2 meter
sistem dapat mencapai nilai sefpoint dalam waktu 14 detik dan
stabil pada detik 84. Selanjutnya level setpoint dinaikkan menjadi
1,8 meter di detik ke 100, dan sistem berhasil mencapai setpoint
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di detik 119. Pada uji setpoint tracking yang terakhir adalah
mengembalikan level setpoint pada 1,44 meter di detik 170.
Sistem berhasil mencapai level setpoint 1,44 meter pada detik
182. Dari gambar 4.2 dapat dilihat bahwa MPC dapat mengikuti
perubahan setpoint dalam waktu yang singkat yaitu 14 detik, 19
detik dan yang terakhir sebesar 12 detik.

4.3 Perbandingan Kontrol MPC dan Kontrol PI

Ammonia Stripper yang ada di PT Petrokimia Gresik saat ini
masih menggunakan kontrol PI sebagai pengendali level
ammonia stripper. Namun kontrol PI yang digunakan pada
ammonia stripper masih menggunakan cara trial and error
sehingga terlebih dahulu dilakukan funing untuk mendapatkan
respon yang lebih baik. Untuk mengetahui apakah kontrol MPC
memiliki respon sistem yang lebih baik daripada kontrol PI yang
saat ini digunakan maka dilakukan perbandingan hasil respon
antara pengendali MPC dan PI, dan diperoleh hasil seperti pada
gambar 4.3
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Gambar 4.3 Respon kontrol MPC dan PID

Dari hasil respon yang didapat pada gambar 4.3 dapat dilihat
bahwa kontrol MPC memiliki hasil respon yang lebih baik
dibandingkan dengan kontrol konvensional PI. Pada kontrol PI
diketahui nilai maximum overshoomya sebesar 5,5% sedangkan
untuk kontrol MPC nilai maximum overshootnya sebesar 1,38%.
Nilai settling time dari kontrol PI sebesar 78 detik sedangkan
untuk kontrol MPC nilai settling timenya sebesar 3 detik. Nilai
error steady state 2% sebesar 0,783% pada kontrol PI sebesar
dan untuk kontrol MPC nilai error steady state 2% sebesar
0,649%.
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Tabel 4.1 Parameter performansi antara kontrol PI dengan MPC

No Parameter PI MPC
1 | Maximum overshoot 5,5% 1,38%
2 | Settling Time 78detik 3detik
3 | Error steady state (2%) 0,783% 0,649%

4.4 Uji Tracking Setpoint Kontrol MPC dan Kontrol PI

Setelah mengetahui perbandingan respon antara kontrol
MPC dan kontrol PI selanjutnya dilakukan uji setpoint tracking
untuk mengetahui bagaimana perbandingan antara kontrol MPC
dan kontrol PI. Hasil respon perubahan setpoint dapat dilihat pada
gambar 4.4

2
1.5 beereenn TR T '_ ..... ............
C)
1 S
&
—1
DSk SUTT SO — NPC |
: : : Sp
FI
0 i | ; ;
0 50 100 150 200 250

Time (5}
Gambar 4.4 Respon uji setpoint tracking kontrol MPC dan PI

Dari gambar 4.4 dapat dilihat hasil respon uji setpoint
tracking dimana keduanya baik kontrol MPC dan kontrol PI
sama-sama bisa mengikuti perubahan setpoint, namun kontrol
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MPC dapat mencapai setpoint lebih cepat dibandingkan dengan
kontrol PI.

Pada saat setpoint diturunkan di level 1,2 meter kontrol
MPC mampu mencapai steady state dalam 14 detik sedangkan
kontrol PI belum mampu mencapai steady state. Saat level
setpoint dinaikan ke level 1,8 meter kontrol MPC mencapai
steady dalam waktu 19 detik sedangkan kontrol PI belum mampu
mencapai steady state saat level setpoint kembali dirubah menjadi
level setpoint normal 1,44 meter. Dari keseluruhan uji setpoint
tracking dihitung nilai keseluruhan IAE, didapatkan nilai IAE
total untuk MPC sebesar 1.813 sedangkan untuk PI sebesar 3,593.
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BABV
KESIMPULAN

5.1 Kesimpulan
Berdasarkan hasil analisa yang dilakukan dapat ditarik
kesimpulan bahwa :

1. Pemodelan kolom distilasi ammonia biner dapat dilakukan
menggunakan model matematis dengan hukum kesetimbangan
massa (mass balance)

2. Sistem kontrol Model Predictive Control memiliki performansi
yang lebih baik dibandingkan dengan pengendali konvensional
PI. Dengan nilai error pada MPC sebesar 0,6495% sedangkan
pada PI 0,783%. Begitu pula dengan nilai sertling time serta
maximum overshoot yang lebih baik yaitu 3 detik dan 1,38%,
sedangkan nilai settling time dan maximum overshoot pada PI
sebesar 78 detik dan 5,5%.
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LAMPIRAN B
PFD Ammoia Stripper
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LAMPIRAN C

Simulink MATLAB Uji Open Loop
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LAMPIRAN D
Simulink MATLAB Uji Closed Loop
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LAMPIRAN E
Simulink MATLAB Perancangan MPC
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LAMPIRAN F
Coding MATLAB Perancangan MPC

%% MPC %%

% Start defining the plant to be controlled
sys='mpcplant!';

[A,B,C,D]=linmod(s¥ys): %¥linearize the plant

% Setup an MPC controller obiject

Ts=.9; % sampling time
model=cZd(ss(A,E,C,D),Ts): % prediction model - discrete model

% Define the structure of models used by the MPC controller
clear Model

% Predictive model

Model.Plant=model;

% Disturbance model: Integrator driven by white noise with variance=1000
Model.Disturbance=tf (sqrt (1000),[1 O]):

% Define prediction and control horizons

p=52; % prediction horizom (take default one)
m=12; % control horizon

% Let us assume default wvalus for weights and build the MPC obiject
MPCobij=mpc (model, Ts, p,m) ;

% Define constraints on the manipulated variable
MPCobd.MV=struct('Min',0, 'Max',1, 'BateMin',-10,'RateMax',10):
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