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ABSTRAK

MP Separator di CPP unit akan memisahkan hydrocarbon
gas dari minyak dan air. Ketika temperature output hydrocarbon
gas dari MP Separator terlalu tinggi yaitu sebesar 62 °C-70 °C
maka akan meningkatkan potensi shutdown MP Compressor.
Maka dari itu perlu ditambahkan new cooler tipe shell and tube
dengan media pendingin air untuk menurunkan temperature output
hydrocarbon gas menjadi 45 °C. Shell and tube memiliki dimensi
2 shell dengan diameter 44, 1200 tube dengan panjang 9.9 meter
dan diameter 1”. Lalu dilakukan perancangan sistem pengendalian
temperature pada shell and tube dengan memberi pengendali Pl
yang diperoleh dari metode kurva reaksi dengan Kp 17.27 dan t;
2.21. Performansi yang diperoleh yaitu rise time sebesar 14 detik,
settling time sebesar 26.3 detik, serta overshoot sebesar 0 %. Mode
pengendali PI mampu beradaptasi ketika diberikan variasi berupa
perubahan mass flowrate air, temperature inlet hydrocarbon gas,
dan temperature inlet air.

Kata kunci : CPP unit, MP Separator, MP Compressor, shell and
tube, , pengendali PI, rise time, settling time, overshoot.
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DESIGN OF TEMPERATURE CONTROL SYSTEM IN NEW
COOLER (SHELL AND TUBE TYPE) USING WATER AS A
COOLING MEDIUM IN MP COMPRESSOR SYSTEM PT.
SAKA INDONESIA PANGKAH LIMITED

Name : Widyasari Putri Dewi

NRP : 02311540000066

Department : Teknik Fisika FTI-ITS

Adivisor Lecturer | : Hendra Cordova, S.T., M.T
Adivisor Lecturer 11 : Dr. Ir. Totok Soehartanto, DEA
ABSTRACT

MP Separator in the CPP unit will separate the hydrocarbon
gas from oil and water. When the hydrocarbon gas output
temperature of MP Separator is too high at 62 °C — 70 °C it will
increase the potential for MP Compressor shutdown. Therefore it
is necessary to add a shell and tube type with water cooling media
to reduce the hydrocarbon gas output temperature to 45 °C. Shell
and tube has dimensions of 2 shells with 44" of diameter, 1200
tubes with a length of 9.9 meters and a diameter of 1. Then a shell
and tube temperature control system design was carried out by
giving PI controllers obtained from the reaction curve method with
Kp 17.27 and t;2.21. The performance obtained is a rise time of 14
s, asettling time of 26.3 s, and overshoot of 0 %. PI controller mode
is able to adapt when given variations in the form of changes in
water mass flowrate, temperature inlet of hydrocarbon gas, and
temperature inlet of water.

Keyword : CPP unit, MP Separator, MP Compressor, shell and
tube, rise time, settling time, overshoot.
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BAB |
PENDAHULUAN

1.1 Latar Belakang

PT. Saka Indonesia Pangkah Limited memiliki dua proses
yaitu offshore production facility dan onshore production facility.
Salah satu unit yang ada di offshore production facility adalah CPP
(central processing platform) yang bertugas untuk memproses
lanjutan dari sumur (WHP-A dan WHP-B) yang kemudian
disalurkan ke onshore production facility. Gas dan minyak dari
WHP A dan WHP B akan dipompa menuju MP Separator. Gas
dari WHP A dan WHP B terdiri dari natural gas dan associated
gas. Sedangkan minyaknya mengandung air dan crude oil
(Yudanto, Kandungan Gas dan Minyak Dari WHP, 2019). Gas dan
minyak tersebut akan dipisahkan di MP Separator 3 fasa sehingga
terbagi menjadi minyak, air, dan hydrocarbon gas (T. Ahmed, N.
Makwashi, & M. Hameed, 2017). Hydrocarbon gas yang telah
dipisahkan oleh MP Separator selanjutnya diteruskan ke MP
Compressor Suction Scrubber untuk dihilangkan kadar air yang
masih terkandung di hydrocarbon gas. Hydrocarbon gas yang
telah murni selanjutnya dipompa menuju MP Compressor untuk
dinaikkan tekanannya.

Namun masalah terjadi ketika temperature hydrocarbon gas
yang dihasilkan oleh MP Separator cukup tinggi yang disebabkan
adanya fluktuasi temperature di equipment tersebut serta pengaruh
dari temperature lingkungan sekitar. Sehingga ketika hydrocarbon
gas memiliki temperature yang tinggi, lalu dipompa ke MP
Compressor, maka tekanan outlet hydrocarbon gas dari MP
Compressor akan semakin besar. Ketika terjadi peningkatan
tekanan, maka discharge temperature hydrocarbon gas juga akan
meningkat. Hydrocarbon gas dengan range temperature 57 °C -
67 °C akan menghasilkan discharge temperature MP Compressor
sekitar 165 °C yang mana sangat mendekati dengan setpoint dari
dari high high alarm yaitu 170 °C. Tingginya temperature
hydrocarbon gas akan memengaruhi integrity located dimana ada
beberapa material yang terbuat dari karet di MP Compressor yang
tidak tahan panas. Ketika temperature hydrocarbon gas mendekati
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atau bahkan lebih dari 170 °C, maka akan terjadi deformasi dari
material tersebut. Deformasi material tersebut akan meningkatkan
potensi shutdown MP Compressor, yang mana ketika MP
Compressor shutdown dapat menyebabkan berkurangnya produksi
(Yudanto, Kandungan Gas dan Minyak Dari WHP, 2019).

Salah satu cara yang tepat untuk menurunkan temperature
hydrocarbon gas, yaitu dengan menambahkan new cooler pada
CPP Unit. Terdapat beberapa opsi media pendingin yang dapat
digunakan di new cooler yaitu udara Air Cooeld Tube exchanger),
air (shell and tube), dan refrigerant package (Yudanto, Study
Report For Cooling System at CPP Compressors Inlet, 2019). Pada
penelitian ini dilakukan kajian mengenai sistem pengendalian
temperature pada new cooler yaitu shell and tube dengan
menggunakan air sebagai media pendingin. Shell and tube akan
mendinginkan temperature hydrocarbon gas yang berada di tube
dengan mentransfer panas dari gas tersebut ke air laut yang berada
di shell (Acharya & Vishal H, 2017) (Arangi, Sivaram, & Babu,
2015). Shell and tube akan mencegah pencampuran dua fluida
tersebut  (Nitheesh Krishnan & Suresh Kumar, 2016).
Pengendalian temperature shell and tube ini juga ditunjang dengan
adanya kontroler serta temperature transmitter. Shell and tube
akan dipasang di antara MP Separator dan MP Compressor
Suction Scrubber untuk mengurangi potensi terjadinya perubahan
fasa hydrocarbon gas (Yudanto, Study Report For Cooling System
at CPP Compressors Inlet, 2019). Untuk mendesain shell and tube,
diperlukan data mengenai mass flowrate, tekanan, dan temperature
air serta gas akan ditinjau kembali (Arangi, Sivaram, & Babu,
2015) (Mukadam, Naik, Naik, & Yekane, 2018) . Dari parameter
tersebut ditentukan bahwa process variablenya adalah temperature
hydrocarbon gas dan manipulated variablenya adalah mass
flowrate air. Hasil penelitian ini diharapkan dapat membantu PT.
Saka Indoneisa Pangkah Limited dalam mendapatkan desain shell
and tube maupun desain sistem pengendalian temperature pada
shell and tube itu sendiri.



1.2 Rumusan Masalah

Berdasarkan latar belakang yang telah disebutkan, adapun

permasalahan yang diangkat dalam tugas akhir ini adalah :

Bagaimana pemilihan sistem pendingin hydrocarbon gas
sebagai inlet ke MP Compressor Suction Scrubber?
Bagaimana  perancangan  sistem  pengendalian
temperature pada shell and tube bermedia pendingin air?
Bagaimana analisa kinerja hasil simulasi sistem
pengendalian temperature pada shell and tube bermedia
pendingin air?

1.3 Tujuan Penelitian

Berdasarkan latar belakang dan rumusan masalah, maka

tujuan penelitian yang ingin dicapai dalam pengerjaan tugas akhir
ini adalah sebagai berikut :

Akan dilakukan  pemilihan  sistem  pendingin
hydrocarbon gas sebagai inlet ke MP Compressor
Suction Scrubber.

Akan dilakukan perancangan sistem pengendalian
temperature pada shell and tube bermedia pendingin air.
Akan dilakukan analisa kinerja hasil simulasi sistem
pengendalian temperature pada sistem pendingin
bermedia air?

1.4 Batasan Masalah

Berdasarkan identifikasi masalah maka batasan masalah dari

penelitian tugas akhir ini adalah sebagai berikut :

Lokasi pengambilan data adalah di PT. Saka Indonesia
Pangkah Limited.

Sistem pendingin yang akan dirancang belum terdapat di
PT. Saka Indonesia Pangkah Limited.

Desain new cooler (shell and tube) yang dilakukan hanya
sebatas peninjauan kalor yang dilepaskan oleh



hydrocarbon gas serta mass flowrate air yang dibutuhkan
sehingga dapat ditentukan dimensi yang sesuai.
Pemodelan matematis pada shell and tube menggunakan
hukum kesetimbangan energi.

Pemodelan matematis control valve dan temperature
transmitter dilakukan berdasarkan spesifikasi di industri
dan menggunakan sistem orde satu.

Perancangan sistem pengendalian temperature untuk
menjaga kestabilan temperature gas dari MP Compressor
yang akan dikirim ke OPF dilakukan melalui pengaturan
jumlah mass flowrate air.

Temperature inlet air diasumsikan sebagai temperature
tertinggi serta temperature outlet air telah ditentukan
tanpa meninjau proses selanjutnya.

Untuk mengetahui  kinerja sistem pengendalian
temperature pada shell and tube digunakan Matlab
Simulink.

1.5 Sistematika Laporan

Laporan tugas akhir ini terdiri dari lima bab dan dilengkapi

dengan daftar pustaka. Secara garis besar, sistematika dari
penulisan laporan tugas akhir ini adalah sebagai berikut :

BAB | PENDAHULUAN

Pada bab | ini terdiri dari latar belakang, rumusan masalah,
tujuan penelitian, batasan masalah dan sistematika laporan.
BAB Il DASAR TEORI

Pada bab Il ini dibahas mengenai teori-teori yang berkaitan
dengan penelitian yang dilakukan, seperti CPP unit, shell and
tube heat exchanger, control valve, temperature transmitter,
sistem pengendalian temperature, serta tuning PID metode
kurva reaksi.

BAB Ill METODOLOGI PENELITIAN

Pada bab Il ini berisi mengenai rancangan dari penelitian
yang dilakukan, metode, dan langkah-langkah dalam
penelitian.



BAB IV ANALISA DATA DAN PEMBAHASAN

Pada bab 1V ini berisi tentang analisa hasil simulasi sistem
pengendalian temperature pada shell and tube.

BAB V PENUTUP

Pada bab V ini diberikan kesimpulan tentang tugas akhir yang
telah dilakukan berdasarkan hasil yang diperoleh, serta
diberikan saran sebagai penunjang dalam pengembangan
tugas akhir selanjutnya.



Halaman ini sengaja dikosongkan



BAB 11
TEORI PENUNJANG

2.1 Central Processing Platform Unit

]

Gambar 2.1 Central Processing Platform Unit (Yudanto, Study
Report For Cooling System at CPP Compressors
Inlet, 2019)

Central Processing Platform Unit (CPP Unit) merupakan
proses yang berlangsung di bagian offshore dari PT. Saka
Indonesia Pangkah Limited. CPP Unit adalah bagian yang
memproses lanjutan dari WHP-A dan WHP-B sebagai sumur milik
PT. Saka Indonesia Pangkah Limited untuk kemudian disalurkan
ke OPF (Onshore Processing Facility). Terdapat beberapa proses
pada equipment-equipment di unit CPP yaitu sebagai berikut :

e MP Separator

Gas dan minyak dari WHP-A dan WHP-B akan masuk MP

Separator 3 fasa guna dipisahkan antara minyak, air dan gas

(T. Ahmed, 2017). Gas dari WHP A dan WHP B terdiri dari

natural gas dan associated gas. Sedangkan minyaknya

mengandung air dan crude oil (Yudanto, Kandungan Gas dan

Minyak Dari WHP, 2019) Hydrocarbon gas yang terpisahkan



akan naik terevaporasi ke atas lalu dialirkan ke MP
Compressor Suction Scrubber.

MP Compressor Suction Scrubber

Pada MP Compressor Suction Scrubber 1 terjadi penghilangan
debu dan kotoran dari hydrocarbon gas. pada equipment ini
hydrocarbon gas dijaga agar tidak terjadi perubahan fasa.
Hydrocarbon gas yang telah murni selanjutnya dipompa
menuju MP Compressor.

MP Compressor

Pada MP Compressor, gas dimampatkan sehingga tekanan dan
temperaturenya naik. Berdasarkan data study report dari PT.
Saka Indonesia Pangkah Limited (Yudanto, Study Report For
Cooling System at CPP Compressors Inlet, 2019), kondisi
operasi dari MP Compressor memiliki suction temperature
sebesar 62,57 °C dan discharge temperature sebesar 157,96
°C. Serta suction pressure sebesar 16,44 barg dan discharge
pressure sebesar 45,91 barg.

MP Compressor Aftercooler

MP Compresor Aftercooler yang berada setelah MP
Compressor yang berfungsi untuk mendinginkan gas yang
keluar dari MP Compressor yang berfungsi untuk
mendinginkan gas yang keluar dari MP Compressor dan
selanjutnya akan dipompa ke WHP-A, baru ke OPF guna
diproses lebih lanjut.

Produced Water Treater

Produced water treater berfungsi untuk menginjeksi air yang
telah dipisahkan di separator ke WHP-B.

Reject Oil Vessel

Reject oil vessel berfungsi untuk menampung minyak yang
telah dipisahkan di separator dan dipompa kembali ke WHP-
A dan WHP-B.

HP Fuel Gas Scrubber

HP fuel gas scrubber berfungsi untuk memproses gas buangan
dan memisahkan dari kotoran-kotoran sehingga aman ketika
dibuang.



Namun masalah terjadi ketika discharge temperature
hydrocarbon gas mendekati atau bahkan lebih dari 170 °C, maka
akan terjadi deformasi dari material tersebut. Deformasi material
tersebut akan meningkatkan potensi shutdown MP Compressor,
yang mana ketika MP Compressor shutdown dapat menyebabkan
berkurangnya produksi (Yudanto, Kandungan Gas dan Minyak
Dari WHP, 2019). Sehingga discharge temperature dari MP
Compressor harus dijaga agar tidak mendekati bahkan melebih
170 °C. Serta dengan tingginya temperature discharge maka
potensi unit shutdown akan semakin tinggi sehingga unit semakin
tidak aman ketika beroperasi.

2.2 Sistem Pendinginan Hydrocarbon Gas pada Shell and Tube
Heat Exchanger

131 MP Compressor System

FromMPSepraie
532.V-0248
[ MewCooler e D ToExporHeade
b o Vo1 540-C.00 —
]
a5 LiftCompressor System
To Fuel
Gas.
T
; s
- - S
— v |~ Gasit
— 1o WHP
50401 504.C-01 P 504v-02] so4-c02 504.H-02
.

Gambar 2.2 Skema Pemasangan New Cooler (Yudanto, Study
Report For Cooling System at CPP Compressors
Inlet, 2019)

Hydrocarbon gas yang masuk ke MP Compressor Suction
Scrubber terlalu tinggi, maka diperlukan pemasangan sistem
pendingin yang baru (new cooler) untuk menurunkan temperature
hydrocarbon gas dari 62.66 °C menjadi 45 °C sehingga discharge
temperature dari MP compressor akan turun dan tidak mendekati
batas high high alarm yaitu 170 °C. Rencana pemasangan new
cooler pada CPP unit dapat dilihat pada gambar 2.2.

New cooler ini dipasang di antara MP Separator dan MP
Compressor Suction Scrubber guna menghindari terjadinya

£
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perubahan fasa dari hydrocarbon gas menjadi bentuk lain
(Yudanto, Study Report For Cooling System at CPP Compressors
Inlet, 2019). Sehingga pemasangan new cooler pada lokasi ini
bertujuan untuk langsung memroses dan mengkondisikan
temperature hydrocarbon gas yang keluar dari MP Separator.

T”ﬁ'i Shell
outle inlet Baffles
Esalr —
X B i o
x O = u:
*_ [ 7 7 I
L 7%
¥
Shell Tube
outlet inlet

Gambar 2.3 Shell and Tube Heat Exchanger (DeWitt, Bergman,
Incropera, & Lavine, 2005) (Cengel, 2003)

Alat penukar panas (heat exchanger) yang cocok digunakan
untuk proses pendinginan hydrocarbon gas adalah tipe shell and
tube. Shell and tube heat exchanger dibuat dari tabung bundar
yang dipasang sejajar dengan shell. Komponen utama dari shell
and tube heat exchanger adalah tabung, baffle, shell, kepala depan,
kepala belakang, dan nozel. Cara kerja shell and tube sebagai new
cooler di CPP unit yaitu hydrocarbon gas akan masuk ke tube-tube
dan fluida pendingin akan berada shell atau di luar tube. Sehingga
panas dari hydrocarbon gas yang berada di dalam tube akan
diserap oleh air laut melalui dinding-dinding tube (Acharya &
Vishal H, 2017) (Thulukkanam, 2013).

Air laut yang akan digunakan sebagai media pendingin
sendiri harus melewati proses demineralisasi terlebih dahulu untuk
menghilangkan kandungan-kandungan mineral. Proses pemurnian
air laut ini terjadi di penukar ion, dimana kation akan ditukar
dengan hydrogen dan anion akan ditukar dengan hidroksil.
Sehingga zat-zat pengotor yang berada dalam air laut, akan
diambil oleh resin dan akan diregenerasi secara berulang untuk
mengembalikannya ke bentuk ion semula (LTD, 2019).
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Mass flowrate W in
Temp Win

Mass flowrate HC out
Mass flowrate HC in

Temp HC out
TempHC in

SHELL AND TUBE

Qlepas (HC) = Q terima (W) | mass flowrate W out

Temp W out

Gambar 2.4 Skema Input-Output Shell and Tube

Dengan adanya perpindahan panas ini, maka kalor yang
dilepaskan oleh hydrocarbon gas akan sama besar seperti kalor
yang diterima oleh air sebagai media pendinginnya. dan dapat
dirumuskan. Sehingga berlaku hukum kesetimbangan energi
seperti pada persamaan 2.1 (DeWitt, Bergman, Incropera, &
Lavine, 2005) (Cengel, 2003).

Qterl’ma = Qlepas (2.1)
Dengan

Q = heat transfer (f)

Kalor lepas (Qepqs) Merupakan kalor dari hydrocarbon gas
yang akan dilepaskan melaui tube-tube. Kalor lepas ini diperoleh
dengan perkalian antara mass flowrate, specific heat, serta selisih
dari temperature masuk dan keluar dari hydrocarbon gas.
Sehingga perhitungan Qepqs dari hydrocarbon gas dapat
dirumuskan pada persamaan 2.2 dan 2.2a (DeWitt, Bergman,
Incropera, & Lavine, 2005) (Cengel, 2003):

Qlepas = mgas -Cp gas AT (2.2)
= mgas -Cpgas - (Tout - Tin) (2.2a)
Dengan

Q',epas = heat transfer rate hydrocarbon gas (1 )

S
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Mges = mass flowrate hydrocarbon gas (k’Tg)
¢p gas = kalor jenis hydrocarbon gas (I‘f—g °K)
AT = perbedaan temperaure hydrocarbon gas (°C)

Sesuai hukum kesetimbangan energi dimana jumlah Q;epgs
dan Qierima Sama besar, maka diperlukan perhitungan untuk
mendapatkan besarnya mass flowrate air dengan menggunakan
nilai Qpepqs Sebagai Qierima UNtuk mendinginkan hydrocarbon
gas. Perhitungan mass flowrate air dapat dihitung dengan
persamaan 2.3 sampai dengan 2.3b (DeWitt, Bergman, Incropera,
& Lavine, 2005) (Cengel, 2003):

Qterima = Mair - Cp air - AT (2.3)
= Mair - Cp qir - (Tout — Tin) (2.3a)
iy = Qrerima (2.3b)

Cpair - (Tout = Tin)
Dengan

Qterimq = heat transfer rate air (1 )

s
Mg = Mass flowrate air (k?g)

Cpair = kalor jenis air (k]—g °K)

AT = perbedaan temperaure air (°C)

Pada dasarnya dimensi dari shell and tube akan
menginterpresentasikan kapasitas dari mass flowrate hydrocarbon
gas dan air yang berada di dalamnya. Sehingga ketika telah
diketahui mass flowrate hydrocarbon gas dan air yang
dibutuhkan, maka dapat dilakukan perhitungan untuk mengetahui
panjang tube. Dimana dengan dimensi tersebut harus mampu
menampung banyaknya hydrocarbon gas dan air dalam kondisi
maksimal.

Perhitungan panjang tube diawali dengan persamaan heat
transfer rate menggunakan metode Log Mean Temperature
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Difference (LMTD). Dari penggunaan persamaan LMTD, maka
dapat diketahui bahwa panjang tube akan memengaruhi perbedaan
temperature ketika hydrocarbon gas masuk ke tube-tube dan air
yang berada diluar tube. Dimana semakin panjang tube tersebut,
maka semakin lama pula proses pendinginan yang terjadi di
dalamnya.  Sehingga pada dasarnya LMTD  akan
mengiterpresentasikan bahwa perbedaan temperature pada setiap
bagian shell and tube tidaklah sama. Untuk perhitungan heat
transfer dengan metode LMTD dapat dirumuskan seperti pada
persamaan 2.4 (DeWitt, Bergman, Incropera, & Lavine, 2005)
(Cengel, 2003).

. (2.4)
Q = U.A;.AT)p 25)

Ag=m.D.L
(2.6)

_ (Thi— Te,0)=(Tho— Te,i)
m =
™ In[(Th,i— Tc,0)/ (Tho— Tc,i)]

Dengan

Q = heat transfer rate (f)

U = overall heat transfer coefficient (W /m?K)
As = area perpindahan panas (m?)
AT;,,, = log mean temperature difference for counter flow tube
exchanger (°C)
T,; = temperature hydrocarbon gas inlet (°C)
Ty, = temperature hydrocarbon gas outlet (°C)
T.; = temperature air inlet (°C)
T., = temperature air outlet (°C)
D; = diameter tube (m)
L = panjang tube (m)
Perhitungan LMTD yang digunakan dalam persamaan 2.6
digunakan untuk shell and tube dengan arah aliran counter flow.

Counter flow dipilih karena perpindahan panas antara
hydrocarbon gas dan air akan berlangsung lebih cepat daripada
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parallel flow. Grafik distribusi temperature dari counter flow dapat
dilihat pada gambar 2.5. Dimana dari grafik tersebut ditunjukkan
bahwa temperature inlet hydrocarbon gas akan mengalami
penurunan, sedangkan temperature inlet air akan mengalami
kenaikan. Sehingga dari grafik distribusi temperature tersebut
sudah sesuai dengan proses pendinginan di shell and tube yang
akan digunakan.

Gambar 2.5 Distribusi Temperature Untuk Counter Flow Heat
Exchanger (DeWitt, Bergman, Incropera, & Lavine,
2005) (Cengel, 2003)

Untuk mendapatkan nilai overall heat transfer coefficient U,
maka diperlukan perhitungan untuk mendapatkan koefisien
konveksi dari masing-masing fluida (h; dan h,) terlebih dahulu.
Perhitungan yang digunakan dalam mendapatkan nilai U dapat
dilihat pada persamaan 2.7 (DeWitt, Bergman, Incropera, &
Lavine, 2005) (Cengel, 2003)

1
U=77 2.7)

R ho

Dengan

h; = koefisien konveksi hydrocarbon gas (W /m?K)
h, = koefisien konveksi air (W /m?K)
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Dalam menghitung nilai (h; dan h,), diawali dengan
perhitungan Reynold number dan Prandtl number. Reynold
number adalah rasio antara gaya inersia terhadap gaya viskositas
yang dapat menentukan aliran dari hydrocarbon gas dan air adalah
laminar, transisi atau turbulent. Sedangkan Prandtl number adalah
suatu nilai yang digunakan untuk menentukan distribusi
temperature dan distribusi kecepatan pada suatu aliran. Reynold
number dan Prandtl number dari hydrocarbon gas dan air dapat
dihitung dengan persamaan 2.8 dan 2.9 (DeWitt, Ber -

Incropera, & Lavine, 2005). (2.8)
4m
Rep = 7D (2.9)
Pr = H.cp (2.9)
k
Dengan
D = diameter (m)
u = viskositas fluida ketika temperature tertentu (N iz)
m

k = konduktivitas termal (%K )
¢, = Kkalor jenis (k]—g °K)

Re = Reynolds Number

Pr = Prandtl number

Dari perolehan Reynold number dan Prandtl number,
selanjutnya dilakukan perhitungan untuk mendapatkan Nusselt
number hydrocarbon gas dan air. Nusselt number sendiri adalah
perbandingan antara perpindahan panas konveksi dan perpindahan
panas konduksi pada lapisan fluida tersebut. Sehingga perhitungan
Nusselt number hydrocarbon gas dan air dapat dirumuskan dengan
persamaan 2.10 (DeWitt, Bergman, Incropera, & Lavine, 2005)

Nup = 0.023.Re%8, pr03 (2.10)
Dengan
Re = Reynolds Number
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Pr = Prandtl number
Nup = Nusselt Number

Setelah diperoleh Nusselt number dari hydrocarbon gas dan
air, maka dapat dihitung koefisien konveksinya. Ketika nilai h; dan
h, diketahui, maka overall heat transfer coefficient pada
persamaan 2.7 dapat dihitung. . Untuk nilai h; dapat dihitung
dengan persamaan 2.11 dan h, dengan persamaan 2.12 (DeWitt,
Bergman, Incropera, & Lavine, 2005).

k
hy = NuD-D— (2.11)

i

he = Nup. (2.12)

Dengan

h; = koefisien konveksi hydrocarbon gas (W /m?K)
h, = koefisien konveksi air (W /m?K)

Nup = Nusselt Number

k = konduktivitas termal (%K)

D; = diameter tube (m)

D, = diameter shell (m)

Selanjutnya setelah nilai overall heat transfer coefficient U
diperoleh, maka dapat dilakukan pula perhitungan luas permukaan
perpindahan panas A dengan merubah persamaan 2.4 menjadi
persamaan 2.13 seperti berikut (DeWitt, Bergman, Incropera, &
Lavine, 2005) (Cengel, 2003) :

Q
* =7 arm, @13
Dengan
Q = heat transfer rate (é)
U = overall heat transfer coefficient (W /m?K)

A, = area perpindahan panas (m?)



17

AT;,, = log mean temperature difference for counter flow tube
exchanger (°C)

Sehingga setelah luas permukaan perpindahan panas telah
diperoleh, maka dapat dihitung panjang tube yang diperlukan
untuk menampung hydrocarbon gas di equipment shell and tube
dengan merubah persamaan 2.5 menjadi persamaan 2.14 (DeWitt,
Bergman, Incropera, & Lavine, 2005) (Cengel, 2003).

L= (2.14)
T .D;

Dengan

A, = area perpindahan panas (m?)
D; = diameter tube (m)
L = panjang tube (m)

Dengan mengasumsikan bahwa panjang tube dan panjang
shell adalah sama serta telah diketahuinya diameter dari shell dan
tube itu sendiri, maka dapat dikatakan bahwa dengan dimensi shell
and tube yang telah dihitung mampu menampung banyaknya mass
flowrate dari hydrocarbon gas dan air dalam proses pendinginan.
Hal ini mengacu pada persamaan 2.15 (DeWitt, Bergman,
Incropera, & Lavine, 2005).

Mgir =P - 14 (2.15)
—p.A.V (2.15a)
=p.m.r%.V (2.15b)

Dengan

Mg, = mass flowrate air (kg/s)
p = densitas air (kg/m3)

r  =jari-jari shell (m)

V' =kecepatan aliran air (m/s)

2.3 Control Valve
Control valve merupakan suatu alat mekanis yang mengatur
aliran dan tekanan suatu fluida dalam sebuah sistem. Control valve
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akan mengatur aliran dengan menggunakan berbagai macam
fungsi, seperti menghentikan dan memulai aliran fluida, mengatur
jumlah mass flowrate fluida yang akan dialirkan, mengatur arah
aliran fluida. Pada plant shell and tube digunakan control valve
jenis globe valve (V. J. Sonawane).

Gambar 2.6 Control Valve (V. J. Sonawane)

Prinsip kerja dari globe valve adalah ketika valve digerakkan
untuk membuka, maka disk akan terangkat dan jauh dari seatnya.
Sehingga aliran fluida dapat masuk ketika disk terangkat. Dengan
menggunakan globe valve sebagai control valve, diharapkan dapat
mengatur banyaknya mass flowrate air yang digunakan untuk
mendinginkan temperature hydrocarbon gas menjadi 45 °C.
Keuntungan penggunaan globe valve sendiri adalah tingkat
kebocoran fluida sangat kecil dikarenakan kontak antara cincin
dan seatnya sangat rapat. Sehingga memungkinkan penutupan
valve akan maksimal dengan menggunakan disk tersebut. Dalam
penggunaan globe valve sebagai pengatur banyaknya mass
flowrate suatu fluida pada sebuah sistem, maka diperlukan
perhitungan fungsi transfernya. Untuk persamaan fungsi transfer
control valve dapat dirumuskan pada persamaan 2.16
(Stephanopoulos, 1984).

M) _ K (2.16)
1(s) 1+ T8

Dengan
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K = gain control valve
T = time constant control valve (s)

Gain control valve (K) dapat dihitung dengan perbandingan
antara output dan input. Output dari globe valve adalah selisih dari
mass flowrate maksimum dan minimum air sedangkan inputnya
adalah span arus. Sedangkan time constant diperoleh melalui
datasheet globe valve. Time constant merupakan waktu yang
dibutuhkan oleh sistem untuk mencapai 63% keadaan final value
ketika diberikan sinyal uji step.

Untuk gain control valve dapat dirumuskan seperti pada
persamaan 2.17.

_ Am

K=" (2.17)

Dengan
Am = selisih mass flowrate max dan min fluida (k?g)
AA = span arus (mA)
Pemvalidasian fungsi transfer control valve dapat dihitung

dengan menggunakan persamaan interpolasi antara input dan
output dari control valve itu sendiri seperti pada persamaan 2.18.

Mg —hy, TM—1y

- 2.18
I,—1, I—1I, (2.18)

Dengan

I =sinyal input yang diberikan (mA)

I, = batas atas arus control valve (mA)
I, = batas bawah arus control valve (mA)

. . - k
m = keluaran mass flowrate yang dihasilkan (Tg)

. k
m, = batas atas mass flowrate control valve (Tg)

. k
m, = batas bawah mass flowrate control valve (Tg)
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Berdasarkan persamaan 2.16, persamaan fungsi transfer
untuk control valve termasuk persamaan orde 1 karena memiliki
grafik eksponensial ketika diberikan sinyal uji step pada inputnya.
Grafik respon orde 1 dapat dilihat pada gambar 2.7.
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at f = onec time constant
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0.4 =
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0.2
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0 1 2 = 4 )
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Gambar 2.7 Grafik Respon Orde 1

2.4 Temperature Transmitter

Temperature transmitter merupakan suatu alat yang
digunakan untuk mengirim sinyal hasil sensing dari suatu sensor
temperature ke temperature indicator atau ke temperature
controller. Pada plant shell and tube digunakan sensor
temperature yaitu resistance temperature detecetor (RTD). RTD
adalah sebuah alat untuk mengukur temperature dengan prinsip
kerjanya adalah tahanan atau resistor dari alat tersebut akan
berubah seiring dengan perubahan temperature yang diukur
(Ibrahim, 2002) (C. Nandhini & M. Jagadeeswari, 2016). Sensor
RTD pada umumnya terbuat dari nikel, platinum, paduan nikel,
dan lain-lain.

Yo
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e
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Gambar 2.8 Sensor RTD
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Pengukuran yang dilakukan oleh RTD menggunakan prinsip
perubahan resistansi atau hambatan listrik logam yang dipengaruhi
oleh perubahan suhu. Ketika temperature elemen RTD meningkat,
maka resistansi elemen tersebut juga akan meningkat. Dengan kata
lain, kenaikan temperature logam yang menjadi elemen resistor
RTD berbanding lurus dengan resistansinya. Elemen RTD
biasanya ditentukan sesuai dengan resistansi mereka dalam ohm
pada nol derajat celcius (0° C). Salah satu jenis RTD yang paling
umum adalah 100 Q atau RTD PT100, yang berarti bahwa pada
suhu 0 °C, elemen RTD harus menunjukkan nilai resistansi 100 Q.

Untuk mencari nilai fungsi transfer dari sensor RTD dapat
digunakan persamaan 2.19 (Stephanopoulos, 1984).

) _ K (2.19)
T(s) 1+71s

Keterangan

K =gainRTD

T  =time constant RTD (s)

Gain RTD (K) dapat dihitung dengan perbandingan antara
output dan input. Output dari RTD adalah span arus sedangkan
inputnya adalah instrumentation range (selisih temperature
maksimum dan minimum). Sehingga gain RTD dapat dirumuskan
seperti pada persamaan 2.20.

AA
K=— (2.20)
AT
Dengan

AT = selisih temperature maksimum dan minimum (°C)
AA = span arus (mA)
Pemvalidasian fungsi transfer control valve dapat dihitung

dengan menggunakan persamaan interpolasi antara input dan
output dari control valve itu sendiri seperti pada persamaan 2.21.

I,—I, 1-1,
T,-T, T-T,

(2.21)
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Dengan

T = masukan temperature yang diberikan (°C)
T, = batas atas temperature TT (°C)

T, = batas bawah temperature TT (°C)

I =keluaran arus yang dihasilkan (mA)
I, =batasatasarus TT (mA)
I, = batas bawah arus TT (mA)

Berdasarkan persamaan 2.20, persamaan fungsi transfer
untuk temperature transmitter termasuk persamaan orde 1 yang
memiliki grrafik eksponensial ketika diberikan sinyal uji step pada
inputnya. Grafik respon orde 1 dapat dilihat pada gambar 2.9.
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Gambar 2.9 Grafik Respon Orde 1

2.5 Sistem Pengendalian Temperature pada Shell and Tube

Sistem pengendalian adalah integrasi dari beberapa
komponen dan plant yang dirancang untuk mendapatkan output
sistem seperti yang diharapkan berdasarkan input yang diberikan
pada sistem itu sendiri. Salah satunya adalah feedback control.
Feedback control akan berusaha mencapai dan menjaga nilai
output sistem untuk mencapai set point. Nilai output tersebut akan
dibandingkan dengan nilai pengukuran sensor yang telah dipasang
terhadap plant. Ketika nilai output dan input memiliki selisih
(error), maka nilai error itulah yang akan digunakan sebagai
referensi oleh kontroler atau pengendali (Ogata, 2012).
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Digunakannya shell and tube heat exchanger sebagai
equipment pendingin hydrocarbon gas dengan menggunakan
media air maka sangat diperlukan sistem pengendalian
temperature agar temperature dari hydrocarbon gas yang keluar
dari shell and tube dapat mencapai temperature set point. Sistem
pengendalian temperature pada shell and tube diawali dengan
dibuatnya diagram pengendalian feedback control yang berisikan
kontroler, aktuator, plant serta sensor yang akan digunakan.

Gambar 2.10 Diagram Blok Sistem Pengendalian Temperature
Shell and Tube

Pada sistem pengendalian temperature ini digunakan aktuator
yaitu control valve yang bertugas untuk mengatur banyaknya mass
flowrate air yang masuk ke shell and tube. Lalu sensor yang
digunakan adalah temperature transmitter. Serta diberikan pula
mode pengendali pada sistem tersebut. Untuk diagaram blok
sistem pengendalian temperature dapat dilihat pada gambar 2.11.

Inlet Water
Mass flowrate water in
Tout=30C

TIC

Outlet Hydrocarbon Gas
Mass flowrate HC out

SHELL AND TUBE

Outlet Water

Gambar 2.11 P&ID Shell and Tube

Gambar 2.12 menunjukkan rancangan P&ID shell and tube,
dimana dari gambar tersebut dapat dilihat rencana pemasangan
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dari control valve, temperature transmitter, dan kontroler. Dari
gambar 2.12 dapat dilihat juga sudah ditentukan bahwa
manipulated variablenya adalah mass flowrate air dan process
variablenya adalah temperature gas outlet cooler (shell and tube)
(P. Sivakumar, D. Prabhakaran, & T. Kannadasan, 2012).

Sistem pengendalian shell and tube digunakan mode
pengendali Pl. Pengendali Pl merupakan suatu algoritma kontrol
yang terdiri dari pengendali proportional dan integral. Mode
pengendali ini digunakan untuk menghitung besarnya koreksi yang
diperlukan suatu alat pengendali untuk mengendalikan sebuah
proses. Pengendali proportional digunakan sebagai pembesar
sinyal atau penguat sehingga process variable dapat mencapai set
point. Pada dasarnya dalam sistem pengendalian khususnya
temperature, karena respon dari perubahan temperature cukup
lama maka mode pengendali yang digunakan cukup proportional
saja. Namun penambahan gain proportional akan meninggalkan
offset atau error steady state. Oleh karena itu, kekurangan dari
pengendali proportional yang selalu meninggalkan offset
diperbaiki pengendali integral untuk menghilangkan offset
tersebut. Fungsi pengendali integral adalah menghasilkan respon
sistem yang memiliki error steady state nol. Salah satu metode
untuk menentukan nilai Kp dan Ti untuk sistem pengendalian
adalah trial and error.

Adapun beberapa parameter dalam algoritma Pl yang harus
diketahui dalam suatu system closed loop adalah maximum
overshoot, settling time, dan error steady state
e Maximum (percent) overshoot merupakan nilai puncak

tertinggi respon sistem pengukuran terhadap keadaan yang
diinginkan.
Maximum Overshoot = 2= x 100% (2.22)

Yss

dengan yp merupakan nilai maksimum respon sistem dan yss
adalah nilai steady state sistem

e Settling time adalah waktu yang dibutuhkan respon sistem
untuk mencapai dan berada direntang £5% atau £2% dari nilai
akhir.
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o Error steady state adalah nilai error yang dihasilkan dari
keadaan steady ketika belum mencapai set point yang
diinginkan.

2.6 Tuning PID Metode Kurva Reaksi

Salah satu metode tuning PID yang dapat digunakan adalah
metode kurva reaksi. Tuning PID metode kurva reaksi sendiri
merupakan suatu metode tuning yang diperoleh dari kurva reaksi
yang dihasilkan oleh respon dinamik plant ketika diberi sinyal uji
step (Coughanowr, 1991). Dari kurva reaksi tersebut, akan
diperoleh beberapa parameter seperti slope, time constant, dan lag
ratio dari plant :

m(t)

}

b(t)

T g Nominal operation point

ime ——

Gambar 2.12 Parameter Tuning PID Metode Kurva Reaksi
(Coughanowr, 1991)

Adapun dari gambar 2.12 parameter K, L, M dan N diperoleh
melalui perhitungan dan pengamatan pada kurva reaksi dari plant.
Berikut adalah penjelasan dari parameter yang akan digunakan
tuning :

e Slope 'N
e Time constant - T (K/N)
e Lagratio 'R (L/T)
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Setelah parameter-parameter tersebut diperoleh, maka
selanjutnya dapat dilakukan tuning pengendali PID dengan
persamaan-persamaan berikut (Coughanowr, 1991) :

e Pengendali mode P

M R
K, = m(l + 5) (2.23)
e Pengendali mode PI
M /9 R
% =5+ 1) (2.24)
30+ 3R
=L (57 208) (2.25)

e Pengendali mode PID

K=ar(5+3) (2.26)
e ez

te =1 (57 (2.28)
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Berdasarkan diagram alir pada gambar 3.1, tahapan-tahapan
pelaksanaan tugas akhir ini adalah sebagai berikut:

3.1 Identifikasi Parameter Proses pada MP Compressor
Suction Scrubber
Berdasarkan studi literatur yang telah dilakukan serta
pengamatan Process Flow Diagram pada CPP unit pada bab 2,
diperoleh parameter-parameter yang diperlukan untuk melakukan

pengendalian temperature nada new cooler tioe shell and tube.

T out hydrocarbon gas = 70 °C
Mass flowrate hydrocarbon gas = 22.88 kg/s

Gambar 3.2 Central Processing Platform Unit (Yudanto, Study
Report For Cooling System at CPP Compressors
Inlet, 2019)

Dari gambar 3.2 dapat dilihat bahwa parameter utama yang
digunakan untuk mendinginkan hydrocarbon gas pada shell and
tube adalah didasari pada inlet dari MP Compressor Suction
Scrubber. Sehingga hydrocarbon gas yang keluar dari shell and
tube akan sesuai dengan masukan dari MP Compressor Suction
Scrubber. Parameter-parameter tersebut adalah sebagai berikut :

e Mass flowrate hydrocarbon gas inlet MP Compressor Suction
Scrubber
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e Temperature hydrocarbon gas inlet MP Compressor Suction
Scrubber

e Specific tube (vapor) hydrocarbon gas inlet MP Compressor
Suction Scrubber

Tabel 3.1 Kondisi Operasi CPP Unit (Yudanto, Study Report For
Cooling System at CPP Compressors Inlet, 2019)

Current
Parameter Condition
Temperature (C) 62-70
Pressure (Barg) 16.62
Density (kg/m®) 13.26
Inlet 1st Stage MP Specific Heat Liquid 4316
Compressor Suction | (kJ/kg.K) i
Scrubber Specific Heat Vapor 291
(kJ/kg.K) i
Viscosity (cp) 0.0131
Thermal Conductivity
(W/m K) 0.0377

Selanjutnya diidentifikasi pula process variable dan
manipulated variable dari shell and tube. Berdasarkan gambar
tabel 3.1 dapat diketahui bahwa process variablenya adalah
temperature outlet hydrocarbon gas. untuk mengendalikan
temperature hydrocarbon gas agar sesuai dengan set point, maka
manipulated variablenya adalah banyaknya mass flowrate air yang
dibutuhkan dalam proses pendinginan.

3.2 Pemilihan New Cooler Tipe Shell and Tube Dengan Media
Air

Setelah dilakukan identifikasi parameter yang diperlukan
untuk proses pendinginan hydrocarbon gas sehingga mencapai set
point, maka dilakukan perhitungan untuk mengetahui dimensi dari
shell and tube itu sendiri. Perhitungan dimensi dari shell and tube
harus sesuai dengan mass flowrate maksimum dari hydrocarbon
gas dan air. Pada perhitungan dimensi shell and tube, pertama-
tama diasumsikan sebagai berikut :

e Diameter tube = 1" atau 0.0254 meter
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e Diameter shell =44 atau 1.12 meter
e Jumlah tube =1200
Berdasarkan data dari plant yang meliputi :
Mgas =22.88 *2
_ J o
Cp gas =2210 7 K
Tin max gas =70°C
Tin min gas =62.66 °C
Tsp gas =45°C

Maka dilakukan perhitungan kalor maksimum yang
dilepaskan oleh hydrocarbon gas terlebih dahulu dnegan
menggunakan temperature inlet maksimum yaitu 70 °C. Sehingga
Qiepas dapat dihitung dengan menggunakan persamaan 3.1
sebagai berikut :

Qlepas = mgas -Cp gas - (Tin - Tout) (3-1)
= 22.88x 2210 x (70 — 45)
= 1264120

Dengan

QZepaS = heat transfer rate hydrocarbon gas (é)
mges = mass flowrate hydrocarbon gas (k?g)

Cp gas = kalor jenis hydrocarbon gas (é °K)

AT = perbedaan temperaure hydrocarbon gas (°C)

Sesuai dengan hukum kesetimbangan energi, maka besarnya
Qrepas dan  Qrerimq adalah  sama.  Sehingga dengan
mengasumsikan bahwa Q.,,s adalah kalor yang dilepaskan
hydrocarbon gas dalam kondisi maksimum serta temperature inlet
air adalah 30 °C, maka dapat dihitung banyaknya mass flowrate air
yang dibutuhkan untuk mendinginkan hydrocarbon gas. Jumlah
mass flowrate air dapat dihitung berdasarkan data berikut :
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Cp air = 4200 k’—g °K
Tin air =30°C
Tout air =60°C

Perhitugan mass flowrate air dapat dihitung dengan
menggunakan persamaan 3.2 sebagai berikut :
Qterima (3.2)

Mair = ¢p air -(Tout—Tin)
1264120
"~ 4200.(60-30)
= 10.0327
Dengan

Qrerima = heat transfer rate air (é)
Mg = Mass flowrate air (ks—g)

Cpair = kalor jenis air (k]—g °K)

AT = perbedaan temperaure air (°C)

Untuk menghitung panjang tube yang dibutuhkan, maka
perlu dilakukan perhitungan nilai overall heat transfer coefficient
dan luas permukaan perpindahan panas di shell and tube dengan
metode LMTD seperti persamaan 3.3.

Q = U.A;.ATy, (3.3)
Dengan
Q = heat transfer rate (é)
U = overall heat transfer coefficient (W /m?K)
Ag = area perpindahan panas (m?)

ATy, = log mean temperature difference for counter flow heat
exchanger (°C)
Pertama-tama dalam menghitung overall heat transfer

coefficient (U), perlu dilakukan terlebih dahulu perhitungan
Reynold number dan Prandtl number untuk hydrocarbon gas dan
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air. Reynold number hydrocarbon gas dihitung berdasarkan data
berikut :

ggs =22.88 -2
M gas= 0.000131 N .
D; =1 atau 0.0254 meter
Dari data tersebut maka Reynold number hydrocarbon gas
dihitung dengan persamaan 3.4. Asumsi yang digunakan adalah

nilai viskositas hydrocarbon gas adalah konstan berdasarkan data
dari lapangan.

4m
wD u

Rep gas = (3.4)

_ 4x2288
3.14 x 0.0254 x 0.000131

= 8759541.028

Berdasarkan Reynold number hydrocarbon gas senilai
8759541.028, maka jenis aliran hydrocarbon gas adalah
turbulent. Sedangkan untuk Prandtl number hydrocarbon gas
dihitung berdasarkan data berikut :

I gas= 0.000131 N mi
k gas= 0.0377 . K
Cpgas =2210 k]—g°1{

Dari data tersebut maka Prandtl number hydrocarbon gas
dihitung dengan persamaan 3.5.

Prgas = £ .kcp (3.5)

_0.000131 x 2210
0.0377

= 7.68
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Setelah Reynold number dan Prandtl number hydrocarbon
gas dihitung, maka Nusselt number dapat dihitung pula dengan
persamaan 3.6.

Nuy, gas = 0.023.Re®8, pr03 (3.6)
= 0.023 x 8759541.028%8 x 7.68%3
= 15181.32
Setelah diperoleh Nusselt number dari hydrocarbon gas,
maka dapat dihitung koefisien konveksinya dengan persamaan 3.7.

k
h; = Nup gas x o (3.7)

i
0.0377
0.0254

=15181.32x

= 2253291

Persamaan 3.4 sampai dengan persamaan 3.7 juga digunakan
untuk menghitung koefisien konveksi dari air. Reynold number air
dihitung berdasarkan data berikut :

Titgiy = 10.0327 2

U qir = 0.000796 N # ketika temperature air 30 °C
D, =22” atau 1.12 meter
Dari data tersebut maka Reynold number air dihitung dengan

persamaan 3.8. Asumsi yang digunakan adalah nilai viskositas air
pada temperature 30 °C.

41
D u
3 4x10.0327
" 3.14x 1.12 x 0.000796

= 14596.28

Rep air = (3.8)
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Berdasarkan Reynold number air sebesar 14331.78, maka
jenis aliran air pada shell adalah turbulent. Sedangkan untuk
Prandtl number air dihitung berdasarkan data berikut:

U qir = 0.000796 N mi
kair = 0614 K

— 4000 Lo
Cpgas =4200-°K

Dari data tersebut maka Prandtl number hydrocarbon gas
dihitung dengan persamaan 3.9.
K. cp (3.9
k
_0.000796 x 4200
B 0.614

=5.44

Prair =

Setelah Reynold number dan Prandtl number air dihitung,
maka Nusselt Number dapat dihitung dengan persamaan 3.10.

Nup air = 0.023.Re®8. pro4 (3.10)
= 0.023 x 14331.78%8 x 5.440%4
=97.17

Setelah diperoleh Nusselt number dari air, maka dapat
dihitung koefisien konveksinya dengan persamaan 3.11.
k
h, = Nup air x o (3.11)

L

0.614
=97.167x
1.12

=54.24

Setelah diketahui nilai koefisien konveksi dari hydrocarbon
gas dan air, maka dapat dihitung nilai overall heat transfer
coefficient (U) dengan persamaan 3.12.
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U=7 T (3.12)
h; ho
1
= 1 + 1
2253291 54.24
=54.11

Dengan
h; = koefisien konveksi hydrocarbon gas (W /m?K)
h, = koefisien konveksi air (W /m?K)
Setelah nilai overall heat transfer coefficient U, maka dapat

dilakukan pula perhitungan luas permukaan perpindahan panas A
dengan menggunakan persamaan 3.13.

__¢ (3.13)
S U.ATin

_ Q

- Ux (Th,i_ TC,O)_(Th,o_ Tc,i)

In[(Tp ;= Tc,0)/(Th o= Tc,)]

1264120

(70— 60)— (45— 30)
In[(70— 60)/(45— 30)]

= 1894.61

5411 x

Dengan

Q = heat transfer rate G)

U =overall heat transfer coefficient (W /m?K)
Ag = area perpindahan panas (m?)
AT;,, = log mean temperature difference for counter flow

heat exchanger (°C)

Setelah area perpindahan panas diperoleh, maka dapat
dihitung pula banyak shell serta panjang total tube yang
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dibutuhkan oleh shell and tube. Panjang total tube dapat dihitung
dengan persamaan 3.14.

As
- 1 .D;
2745.05
- 3.14 x 0.0254

= 23755.14

(3.14)

Dengan

Ag = area perpindahan panas (m?)
D; = diameter tube (m)
L = panjang per tube atau panjang shell (m)

Dengan panjang total tube adalah 34968.85 meter dan
termasuk sangat panjang, maka pada penelitian ini digunakan 2
shell pass. Sehingga panjang per tube dapat dihitung dengan
persamaan 3.15.

L

L/tube= Nshell X Ntube (3'15)

23755.14

~ 2x1200
= 9.9 meter

Desain dari shell and tube diasumsikan dapat menampung
mass flowrate hydrocarbon gas dan air dalam kondisi maksimum.
Sehingga dimensi shell and tube sendiri termasuk kategori sangat
panjang dan membutuhkan 2 shell untuk memangkas panjang tube
agar tidak terlalu panjang. Hal ini mengingat bahwa mass flowrate
hydrocarbon gas dan air cukup besar. Sehingga dimensi shell and
tube dalam sistem pengendalian ini adalah sebagai berikut :

e Diameter tube =17 atau 0.0254 meter
e Panjang per tube = 14.57 meter

e Jumlah tube =1200

e Diameter shell =44” atau 1.12 meter
e Panjang shell = 9.9 meter
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e Jumlah shell =2

3.3 Pemodelan Matematis Shell and Tube, Control Valve,
Temperature Transmitter
Pemodelan matematis dilakukan dengan menurunkan
pemodelan matematis dilakukan dengan menurunkan persamaan-
persamaan dasar dari shell and tube, control valve, temperature
transmitter, dan pengendali.

3.3.1Shell and Tube

Pemodelan matematis shell and tube digunakan hukum
kesetimbangan energi dalam mencari heat transfer berdasarkan
data mass flowrate, kalor jenis serta perbedaan temperature.
Dimana panas yang diterima (air) harus sama besar dengan panas
yang dilepas (gas). Asumsi yang digunakan antara lain :
e Temperature outlet air adalah 60 °C
e Digunakan temperature inlet maximum hydrocarbon gas

yaitu 70 °C.

e Mass flowrate hydrocarbon gas konstan.

Untuk membuat pemodelan matematis shell and tube,
pertama-tama dilakukan perhitungan kalor yang dilepaskan oleh
hydrocarbon gas berdasarkan data dari plant.

Mgas = 2288 2
- J o

Cp gas = 2210 -°K

Tin max gas =70°C

Tin min gas =62.66 °C

Tout gas =45°C

Perhitungan  Qepqs dilakukan dengan  menggunakan
persamaan 3.16.
Qlepas = mgas +Cp gas - (Tin - Tout) (3.16)

22.88 x 2210 x (70 — 45)

1264120 (é)
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Dengan

Qiepas = heat transfer rate air (] )

s
Mg = Mass flowrate air (kTg)
Cpair = kalor jenis air (k]—g °K)
AT = perbedaan temperaure air (°C)

Dikarenakan Qepqs harus sama dengan Qierima, Maka
dilakukan perhitungan dengan menggunakan nilai Q;.pqs Sebagai
Qterima UNtuk mengetahui banyaknya mass flowrate air yang

dibutuhkan dalam proses pendinginan. Perhitungan mass flowrate
air ini dilakukan berdasarkan data berikut :

Cp air =4200 k]_g °K
Tin air =30°C
Tout air =60°C

Berdasarkan data-data tersebut, perhitugan mass flowrate air
dapat dihitung dengan menggunakan persamaan 3.17 sebagai
berikut :

Qterima (3.17)
Cp air (Tout=Tin)
_ 1264120
"~ 4200.(60-30)
= 10.03

Myir =

Dengan

Qterima = heat transfer rate air (J) atau (Watt)
Mg = Mass flowrate air (kTg)

Cpair = kalor jenis air (k]—g 01()

AT = perbedaan temperaure air (°C)
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3.3.2 Control Valve

Pada dasarnya control valve akan mengatur banyaknya mass
flowrate air yang akan masuk ke shell and tube untuk menurunkan
temperature dari hydrocarbon gas. Sehingga dengan tugas control
valve tersebut, maka diperlukan pula pemodelan matematisnya
berupa fungsi transfer. Berikut merupakan datasheet globe valve :

Span mass flowrate (Am) = 0-12 ks—g
Span arus (AA) =4-20 mA
Time konstan (1) = 3 detik
Persamaan fungsi transfer control valve dapat dirumuskan
pada persamaan 3.18.

MG) — _K (3.18)

1(s) 1+ 1Ts

Dengan

K = gain control valve
T = time constant control valve (s)

Untuk gain control valve dapat dirumuskan seperti pada
persamaan 3.19.

g = Am (3.19)
AA

_ (12-0)
T (20-4)

=0.75

Sehingga nilai fungsi transfer dari control valve adalah
sebagai berikut :

M(s) _ 0.75
I(s) T 3s5+1

Pada pemvalidasian fungsi transfer control valve ini dicoba
dengan mengasumsikan bahwa sinyal inputnya adalah 15 mA.

(3.20)
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Sehingga diperoleh jumlah keluaran mass flowrate control valve.
Pemvalidasian dapat dihitung dengan persamaan 3.21.

Ty — My 1h — i

I,—1, I—1, (3.21)
12-0 -0
20—4 15-4
m = 8.25
Dengan
I =sinyal input arus yang diberikan (mA)
I, = arus maksimum control valve (mA)
I, = arus minimum control valve (mA)

; - K
m = keluaran mass flowrate yang dihasilkan (Tg)
; . K
m, = mass flowrate maksimum control valve (?g)
. - kg
m;, = mass flowrate minimum control valve (T)

Setelah dilakukan perhitungan validasi fungsi transfer control
valve. maka dibuat simulasi pada Matlab Simulink dengan
memberikan sinyal uji step pada fungsi transfer control valve. Dari
simulasi tersebut dapat diketahui pula karakteristik respon dari
control valve guna mencocokkan kesesuaian antara hasil
perhitungan dengan grafik respon yang dihasilkan. Pada sinyal
step diberi final value sebesar 15 mA.

3.3.3Temperature Transmitter

Pada sistem pengendalian temperature shell and tube untuk
mendinginkan temperature hydrocarbon gas, diperlukan pula
sensor temperature dan temperature transmitter untuk mengetahui
bahwa hydrocarbon gas sudah mencapai temperature set point (45
°C). Untuk spesifikasi sensor RTD pada temperature transmitter
adalah sebagai berikut :

Manufacturer - Rosemount
Instrumentation Range : -50 — 450 °C
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Response Time 1055
Accuracy : 0,02% span
Arus 1 4-20 mA

Untuk membuat pemodelan matematis temperature
transmitter maka perlu dilakukan perhitungan fungsi transfer
dengan persamaan 3.22.

1) __K
T(s) T 1+71s

(3.22)

Dimana nilai gain K dihitung melalui perbandingan span
output (arus) dengan span input (instrumentation range). Sehingga
didaptkan nilai K sebgai berikut :

_ (20-4)mA (3.23)
~ (450—50) C
= 0.032

Dengan menggunakan persamaan 3.22 dan memasukkan
nilai K dan time constant, maka fungsi transfer temperature
transmitter adalah sebgai berikut :

I(s) _ 0.032
H(s) 0.5s+1

(3.24)

Pada pemvalidasian fungsi transfer temperature transmitter
ini dicoba dengan mengasumsikan bahwa sinyal inputnya adalah
80 mA. Sehingga diperoleh jumlah keluaran arus temperature
transmitter. Pemvalidasian dapat dihitung dengan persamaan 3.25.

Iy=1, I1-1,
T,—T, T-T,
20-4 I-4
450 — (—50) = 80 — (—50)

(3.25)

I =8.16

Dengan
T = masukan temperature yang diberikan (°C)



T, = batas atas temperature TT (°C)

T, = batas bawah temperature TT (°C)

I =keluaran arus yang dihasilkan (mA)
I, =batasatas arus TT (mA)

I, = batas bawah arus TT (mA)

Setelah dilakukan perhitungan validasi fungsi transfer
temperature transmitter.. maka dibuat simulasi pada Matlab
Simulink dengan memberikan sinyal uji step pada fungsi transfer
temperature transmitter.. Dari simulasi tersebut dapat diketahui
pula karakteristik respon dari temperature transmitter guna
mencocokkan kesesuaian antara hasil perhitungan dengan grafik
respon yang dihasilkan. Pada sinyal step diberi final value sebesar
80.

3.4 Perancangan dan Simulasi Sistem Pengendalian
Temperature pada New Cooler Tipe Shell and Tube Dengan
Media Air

Gambar 3.3 Simulasi Sistem Pengendalian Temperature pada
Shell and Tube

Perancangan dan simulasi sistem pengendalian temperature
pada shell and tube dilakukan dengan mengacu pada diagram blok
sistem pengendalian. Selanjutnya dibuat simulasi pada Matlab
Simulink dengan memasukkan pemodelan matematis dari shell
and tube, fungsi transfer control valve dan temperature transmitter
serta pemberian kontroler seperti pada gambar 3.3.

Selanjutnya dilakukan tuning PID pada sistem pengendalian
temperature pada shell and tube dengan menggunakan kurva
respon reaksi. Tuning PID dilakukan dengan memberikan sinyal
uji input step pada plant untuk mengetahui kurva reaksinya.
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Setelah itu dilakukan pengukuran untuk mendapatkan nilai slope,
time constant dan lag ratio. Dari parameter-parameter tersebut
digunakan untuk menghitung nilai Kp dan Ti.

3.4.1.Pemberian Sinyal Uji Step Terhadap Plant

FID Gorirolert Contralvanet e Scope!

Do £
Stews Fongkondman amyalt o

Gambar 3.4 Pemberian Sinyal Uji Step pada Plant Shell and Tube

Sinyal uji step yang digunakan merupakan sinyal uji
manipulated variable yakni mass flowrate air sebesar 10.0327 kg/s
sesuai dengan pemodelan matematis plant yang telah dilakukan
pada subab 3.3.1 Sehingga berikut adalah model simulink
pemberian sinyal uji input pada plant dapat dilihat pada gambar
3.4.

3.4.2.Pengamatan pada Hasil Kurva Reaksi Respon Dinamik
Shell and Tube
Berdasarkan pemberian sinyal uji step pada shell and tube,
selanjutnya dilakukan pengamatan untuk mendapatkan nilai slope,
time constant, dan lag ratio seperti pada gambar 3.5.

Tin gas

/ T T T T T T

N =63.4-61.53
CNz187 )

N

K=70-45

Temperature Out Hydrocarbon Gas (Celcius)

(k=25 )
—| I e
=

N

Time (second)

=

Gambar 3.5 Kurva Reaksi Respon Dinamik Shell and Tube
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Berdasarkan pengamatan yang telah dialukan pada gambar 3.5,
maka diperoleh parameter sebagai berikut :

e L=07
e N=1.87
e K=25

Selanjutnya dilakukan perhitungan untuk mencari time constant
(T) dengan persamaan 3.26.

T =X (3.26)
N

25

T 1.87

=13.37
Untuk lag ratio (R) dapat dihitung dengan persamaan 3.27.

R == (3.27)
0.7

"~ 13.37

=0.0523

3.4.3. Perhitungan Nilai Kp, T;, dan 7,4

Berdasarkan parameter kurva reaksi yang didapat,
selanjutnya dilakukan perhitungan untuk setiap mode pengendali
yaitu P, PI, dan PID. Untuk mode pengendali proportional dapat
dihitung dengan menggunakan persamaan 3.28.

Ky ==(1+3) (3.28)

25 0.0523
_ [y 00m)
1.87 x 0.7 3

=19.43

Untuk mode pengendali PI dapat dihitung dengan menggunakan
persamaan 3.29 dan 3.30.
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=) o

25 (9 +0.0523)
T 1.87x0.7 \10 12

=17.27
T, = L (30+3R) (3.30)
9+20R
(30 +3x 0.0523)
9+ 20x0.0523

=21

Untuk mode pengendali PID dapat dihitung dengan menggunakan
persamaan 3.31 sampai dengan 3.33.

o=+ =

_ 25 (i + 0.0523)
1.87 x 0.7 \10 12
= 25.71
T, = L (32+6R) (3.32)

13+8R

— 0.7 (32 + 6x0.0523)
~ 7" \13+8x0.0523

= 1.68
74=1L (=) (3.33)

11+2R

07 (ot )
11+ 2 x0.0523

= 0.252
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Halaman ini sengaja dikosongkan



BAB IV
HASIL DAN PEMBAHASAN

Setelah dilakukan simulasi sistem pengendalian temperature
dengan menggunakan Simulink, maka selanjutnya dilakukan
analisa kinerja sistem pengendalian temperature pada Shell and
tube dilakukan dengan mengamati grafik karakteristik respon
sistem serta performansi dari kontroler terhadap sistem Untuk
grafik Kkarakteristik respon sistem, dilihat tentang keberhasilan
sistem dalam mencapai set point serta bentuk kurva yang
diperoleh. Sedangkan performansi dilihat tentang kemampuan
kontroler dalam mengendalikan sistem agar temperature set point
tercapai. Di bawah ini akan dijelaskan hasil dari simulasi beberapa
keadaan yang berbeda-beda untuk mengetahui kinerja dari sistem
pengendalian temperature pada shell and tube.

4.1 Analisa Hasil Simulasi
Dari hasil pemodelan shell and tube pada subab 3.3.1
diperoleh hasil simulasi sebagai berikut.

Temperature Out Hydrocarbon Gas (Celcius)

Time (second)

Gambar 4.1 Hasil Simulasi Pemodelan Shell and Tube Dengan
Mass Flowrate Air 10.03 kg/s

Adapun Tiy, g4, Sebesar 70 °C dan Ty, 445 adalah sebesar 45

°C. Sedangkan T;;, i Sebesar 30 °C dan T, i adalah sebesar 60

°C. Dari gambar 4.1 diperoleh hasil bahwa dengan ;- sebesar

10.0327 kg/s dapat menurunkan temperature hydrocarbon gas dari
70 °C menjadi 45.01 °C. Sehingga diperoleh error sebesar
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0.000149 %. Pada simulasi tersebut dipergunakan data hasil
perhitungan pada subab 3.3.1 dan mendapatkan hasil yang sama.
Maka dari itu dapat dikatakan bahwa pemodelan yang telah
dilakukan pada subab 3.3.1 dapat dianggap benar dan valid.

Pada shell and tube, mass flowrate air adalah variabel yang
dimanipulasi guna melihat pengaruh sedikit banyaknya mass
flowrate air terhadap penurunan temperature hydrocarbon gas.
Pada penelitian ini dilakukan variasi mass flowrate dengan range

(9.7 — 10.54) ks—g dengan selisih mass flowrate air sebesar 0.03 k’Tg
seperti pada tabel 4.1.

Tabel 4.1 Pengaruh Variasi Mass Flowrate Air Terhadap
Temperature Outlet Hydrocarbon Gas

Variasi mg;, Terhadap Tyy¢ gas
. k o . k o
Mmer (Tg) Tout gas ( C) mg;, (Tg) Tout gas ( C)
0 70 10.12 44.78246
9.7 45.82904 10.15 44,7077
9.73 45.75428 10.18 44.63295
9.76 45.67952 10.21 4455819
9.79 45.60477 10.24 44.48344
9.82 45.53001 10.27 44.40868
9.85 45.45526 10.3 44.33392
9.88 45.3805 10.33 4425917
9.91 45.30575 10.36 44.18441
9.94 45.23099 10.39 44.10966
9.97 45.15624 10.42 44.0349
10 45.08148 10.45 43.96015
10.03 45.00672 10.48 43.88539
10.06 4493197 10.51 43.81064
10.09 4485721 10.54 43.73588
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Berdasarkan tabel 4.1, dapat dilihat bahwa mass flowrate air
yang paling sesuai untuk menurunkan temperature hydrocarbon

gas dari 70 °C menjadi 45.00672 °C adalah 10.03 ";—g dengan error

0.000149 %. Setelah dilakukan perhitungan mass flowrate air
dengan persamaan 3.2 serta telah dilakukan variasi jumlah mass
flowrate air seperti pada tabel 4.1, sehingga dapat dilihat pengaruh
perubahan mass flowrate air terhadap Tyt gas-

Kemudian analisa data dilanjutkan dengan hasil pemodelan
control valve sampai dengan diperolehnya fungsi transfer, maka
untuk validasinya dilakukan pemberian sinyal uji step seperti pada
subab 3.3.2. Validasi ini dilakukan dengan mengunakan
persamaan interpolasi dengan mengasumsikan bahwa dengan
diberikan input arus sebesar 15 mA akan mengalirkan mg;,
sebesar 8.25 kg/s. Pada blok “step” diberikan nilai step time 0.
Sehingga diperoleh hasil seperti pada gambar 4.2.

Mass Howrate Air (ka/s)

[ — A

Time (second)

Gambar 4.2 Hasil Simulasi Pemodelan Control Valve

Pada gambar 4.2 dapat dihitung nilai dari time constant. Time
constant sendiri adalah nilai yang dibutuhkan suatu sistem untuk
mencapai 63% dari nilai akhirnya. Sehingga dengan kata lain 8.25
kg/s dikalikan 63%, hasilnya adalah 5.1975. Dimana pada grafik
dapat dilihat bahwa nilai 5.1975 berada pada detik ke-3. Dari
gambar 4.2 juga diperoleh kurva eksponensial yang menunjukkan
bahwa grafik tersebut adalah respon dari sistem orde 1. Sehingga
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dari hasil perhitungan dan model Simulink dapat dikatakan bahwa
pemodelan control valve sudah benar.

Sedangkan untuk hasil pemodelan temperature transmitter
hingga diperoleh fungsi transfer, maka untuk validasinya
diberikan pula sinyal uji step seperti pada subab 3.3.3. Validasi ini
dilakukan dengan mengunakan persamaan interpolasi dengan
mengasumsikan diberi input temperature 80 °C akan
menghasilkan output arus 8.16 mA. Sehingga diperoleh hasil
seperti pada gambar 4.3.

Arus (mA)

i
D i ot

ﬁmefsecz.]nd)
Gambar 4.3 Hasil Simulasi Pemodelan Temperature
Transmitter

Pada gambar 4.3 dapat dihitung pula nilai dari time constant.
Nilai time constant temperature transmitter dihitung dengan
mengurangi 8.16 mA dengan 4 karena arus minimumnya adalah 4
mA. Lalu hasilnya dikalikan dengan 63 % dan ditambah 4.
Sehingga diperoleh nilai 6.62 yang berada pada detik ke-0.5. dapat
dilihat bahwa nilai 5.1408 berada pada detik ke-0.5. Dari gambar
4.3 juga diperoleh kurva eksponensial yang menunjukkan bahwa
grafik tersebut adalah respon dari sistem orde 1. Sehingga dari
hasil perhitungan dan model Simulink dapat dikatakan bahwa
pemodelan temperature transmitter sudah benar.

Setelah validasi yang telah dilakukan pada plant, control valve,
serta temperature transmitter sudah benar, selanjutnya dianalisa
sistem pengendalian temperature dengan diberikan berbagai mode
pengendali. Pada subab 3.4 telah dilakukan perancangan dan
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simulasi sistem pengendalian temperature pada shell and tube
dengan menggunakan mode pengendali P, Pl dan PID. Untuk
mode pengendali P diperoleh nilai Kp sebesar 19.43. Adapun
hasil simulasi dari model simulink dengan pengendali P dapat
dilihat pada gambar 4.4.

Pada gambar 4.4 dapat dilihat bahwa T;y, 44 Sebesar 70 °C
dan Ty gas adalah sebesar 60.85 °C. Temperature hydrocarbon
gas mengalami penurunan terlebih dahulu hingga 60.3 °C. Pada
dasarnya perubahan temperature membutuhkan waktu yang cukup
lama, sehingga mode pengendali P sudah cukup. Namun pada
sistem pengendalian temperature pada shell and tube ini, mode
pengendali P saja tidak mampu memnurunkan Toy; gqs Menjadi
45 °C. Performansi dari pengendali P sendiri dengan m;,- sebesar
10.0327 kg/s dan Kp sebesar 19.43 yakni rise time sebesar 7.51
detik, settling time sebesar 19.8 detik, dan overshoot 3.21 %.

Temperature Out Hydrocarbon Gas (Celcius)
s P s 3
1

| | | 1
) W £ E] g W E]

Time {secénd)

Gambar 4.4 Model Simulink Sistem Pengendalian Temperature
pada Shell and Tube (Pengendali P)

Selanjutnya model Simulink untuk sistem pengendalian
temperature pada shell and tube dengan menggunakan mode
pengendali PI diberikan nilai Kp sebesar 17.27 dan t; sebesar 2.1.
Hasil simulasi dari model simulink dengan pengendali Pl dapat
dilihat pada gambar 4.5.

Pada gambar 4.5 dapat dilihat bahwa T;y, 445 Sebesar 70 °C
dan Tyy¢ gas adalah sebesar 45 °C. Sehingga dengan menggunakan
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mode pengendali Pl, temperature hydrocarbon gas dapat
mencapai set point yaitu 45 °C. Pada dasarnya penambahan mode
pengendali integral ini dilakukan untuk mengurangi error yang
dihasilkan oleh pengendali P. Serta untuk membantu sistem
mencapai set point. Performansi dari pengendali P1 sendiri dengan
My, Sebesar 10.0327 kg/s dan Kp sebesar 17.27 serta t; sebesar
2.1 vyakni rise time sebesar 14 detik, settling time sebesar 26.3
detik, serta overshoot sebesar 0 %.

I ]

Temperature Out Hydrocarbon Gas (Celcius)
1

Time (second)

Gambar 4.5 Model Simulink Sistem Pengendalian Temperature
pada Shell and Tube (Pengendali PI)

Selanjutnya model Simulink untuk sistem pengendalian
temperature pada shell and tube dengan menggunakan mode
pengendali PID diberikan nilai Kp sebesar 25.71, t; sebesar 1.68,
T4 Sebesar 0.252. Hasil simulasi dari model simulink dengan
pengendali Pl dapat dilihat pada gambar 4.6.

Pada gambar 4.6 dapat dilihat bahwa T;;, 44 Sebesar 70 °C
dan Toytgas adalah sebesar 45.14 °C. Sehingga dengan
menggunakan mode pengendali P1, temperature hydrocarbon gas
dapat mencapai set point yaitu 45 °C. Pada dasarnya pemberian
mode pengendali PID sama-sama mampu membantu sistem
mencapai set point. Namun pada real plant, pemberian mode
pengendali PID ini tidak dapat diterapkan karena tidak aman untuk
sistem. Performansi dari pengendali Pl sendiri dengan m,;,
sebesar 10.0327 kg/s dan Kp sebesar 25.71, 7; sebesar 1.68, 7,4
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sebesar 0.252 yakni rise time sebesar 27.9 detik, settling time
sebesar 65.6 detik, dan overshoot sebesar 0 %.

Temperature Out Hydrocarbon Gas (Celcius)

| | | | | |
0 D El 3} = w

Ed

Time (second)

Gambar 4.6 Model Simulink Sistem Pengendalian Temperature
pada Shell and Tube (Pengendali PID)

Untuk mengetahui perbedaan performansi mode pengendali
P, PI, dan PID dengan lebih mudah dapat dilihat pada tabel 4.2.

Tabel 4. 2 Performansi Mode Pengendali P, PI, dan PID

Performansi Mode Pengendali
Keterangan P Pl PID
Tout gas 60.85 °C 45 °C 45.14 °C
Rise time 751s 14s 279s
Settling time 19.8s 26.3s 65.6 s
Overshoot 3.21% 0% 0%
Peak Time 0.509 s 0.999 s 0.997 s

Berdasarkan hasil simulasi yang telah dilakukan dan
performansi pengendali yang didaptkan dengan menggunakan
mode pengendali P, PI, dan PID dapat disimpulkan bahwa mode
pengendali yang paling cocok untuk sistem pengendalian
temperature pada shell and tube adalah mode pengendali PI.
Untuk mengetahui sejauh mana mode pengendali Pl dapat
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beradaptasi dengan berbagai kondisi yang berubah tiba-tiba, maka
dilakukan variasi dengan mengubah mass flowrate air,
temperature input hydrocarbon gas, serta temperature input air.
Untuk variasi mass flowrate air, dirubah dengan mengganti
10.0327 kg/s menjadi 9.7 kg/s dan 12 kg/s seperti pada tabel 4.1.
Hasil simulasi dengan mass flowrate air sebesar 9.7 kg/s dapat
dilihat pada gambar 4.7. Sedangkan hasil simulasi dengan mass
flowrate air sebesar 12 kg/s dapat dilihat pada gambar 4.8.

Temperature Out Hydrocarbon Gas (Celcius)

Nﬁme{secan}
Gambar 4.7 Hasil Simulasi Sistem Pengendalian Temperature
pada Shell and Tube Dengan Mass Flowrate Air
Sebesar 9.7 kg/s

Temperature Out Hydrocarbon Gas (Celcius)
N 8 # s a 3 u
o

L | i
C] ™ W E)

“ﬁme {segond)
Gambar 4.8 Hasil Simulasi Sistem Pengendalian Temperature
pada Shell and Tube Dengan Mass Flowrate Air
Sebesar 12 kg/s
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Dari hasil simulasi dari pemberian variasi mass flowrate air
dengan mengganti 10.0327 kg/s menjadi 9.7 kg/s dan 12 kg/s,
dapat dilihat bahwa mode pengendali PI masih mampu beradaptasi
dengan perubahan tersebut walaupun diberikan input maksimal
yaitu 12 kg/s. Serta sistem pun masih dapat mencapai set point
yaitu 45 °C. Performansi mode pengendali Pl dapat dilihat pada
tabel 4.3.

Tabel 4.3 Performansi Mode Pengendali PI Dengan Variasi Mass
Flowrate Air

Performansi Mode Pengendali Pl Dengan Variasi
Mass Flowrate Air

Keterangan | 9.7 kg/s | 10.0327 kg/s 12 kgls
Tout gas 45 °C 45 °C 45 °C
Rise time 14.7 s 14 s 11s

Settling time 2855 26.3s 17.8s

Overshoot 0% 0% 0%
Peak Time 1s 0.999 s ls

Selanjutnya untuk variasi temperature input hydrocarbon
gas akan dirubah dari 70 °C menjadi 62 °C dan 85 °C. Hasil
simulasi dengan temperature input hydrocarbon gas sebesar 62
°C dapat dilihat pada gambar 4.9. Sedangkan hasil simulasi
dengan temperature input hydrocarbon gas sebesar 85 °C dapat
dilihat pada gambar 4.10.

Berdasarkan hasil simulasi dari pemberian variasi
temperature input hydrocarbon gas dari 70 °C menjadi 62 °C dan
85 °C diperolen bahwa mode pengendali Pl juga mampu
beradaptasi dengan perubahan tersebut. Untuk performansi dari
sistem sendiri dari ketiga variasi tersebut masih sama yaitu 1 yakni
rise time sebesar 14 detik, settling time sebesar 26.3 detik, dan
overshoot sebesar 0 %.
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Temp?runfre O_ut Hydrocarbon (_Sas {Celqius)
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Gambar 4.9 Hasil Simulasi Sistem Pengendalian Temperature
pada Shell and Tube Dengan Temperature Input
Hydrocarbon Gas Sebesar 62 °C

Temperature Out Hydrocarbon Gas (Celcius)
4 s s s x u s g

n7’?me {se:ond)
Gambar 4.10 Hasil Simulasi Sistem Pengendalian Temperature
pada Shell and Tube Dengan Temperature Input
Hydrocarbon Gas Sebesar 85 °C

Selanjutnya untuk variasi temperature input air akan dirubah
dari 30 °C menjadi 27 °C. Hasil simulasi tersebut dapat dilihat
pada gambar 4.11. Berdasarkan hasil simulasi dari pemberian
variasi temperature input air dari 30 °C menjadi 27 °C diperoleh
bahwa mode pengendali Pl juga mampu beradaptasi dengan
perubahan tersebut. Untuk performansi mode pengendali PI
setelah diberi variasi adalah rise time sebesar 12.3 detik, settling
time sebesar 21 detik, serta overshoot sebesar 0 %.
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Temperature Out Hydrocarbon Gas (Celcius)
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Gambar 4.11 Hasil Simulasi Sistem Pengendalian Temperature
pada Shell and Tube Dengan Temperature Input Air
Sebesar 27 °C
Selain dilakukan variasi terhadap mass flowrate air,
temperature input hydrocarbon gas, serta temperature input air,
dapat pula nilai Tjper gqs dirubah menjadi random value dengan
range 62 °C - 70 °C yang mengacu pada data dari plant yaitu
Tintet gas Minimum adalah 62 °C dan Tip et gqs Maksimum adalah
70 °C seperti pada gambar 4.12.

Ou1
In1

In1 Out

Cpairl Subsystem Display T out gas1
T out ar 22.88

Mass flowrate gas1 L | veruivmeruen >
Trnar 210 Porhiungan T ol gas Scope2
Inform Randor
Number

Gambar 4.12 Model Simulink Sistem Pengendalian Temperature
pada Shell and Tube Dengan Temperature Inlet
Hydrocarbon Gas Bervariasi (Random)
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Temperature Out Hydrocarbon Gas (Celcius)
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Gambar 4.13 Hasil Simulasi Sistem Pengendalian Temperature
pada Shell and Tube Dengan Temperature Inlet
Hydrocarbon Gas Bervariasi (Random)

Hasil simulasi dari model Simulink dapat dilihat pada
gambar 4.10 dapat dilihat bahwa nilai Ty gqs turun menjadi
45.44 °C. Dimana nilai tersebut adalah nilai yang keluar pada detik
terakhir grafik. Hasil grafiknya pun fluktuatif karena pengaruh dari
random value yang diberikan. Selain memberikan variasi
temperature inlet hydrocarbon gas dengan random value.

Sehingga dari gambar 4.7 sampai dengan gambar 4.13 dapat
disimpulkan dengan berbagai macam variasi yang diberikan,
pengendali Pl dengan Kp sebesar 17.27 dan t; sebesar 2.1 sangat
mampu beradaptasi dengan variasi yang diberikan dan mampu
menurunkan Ty, gas Menjadi 45 °C.

4.2 Pembahasan

Berdasarkan hasil simulasi yang telah dilakukan pada plant
shell and tube yakni gambar 4.1 diperoleh bahwa pemodelan
matematis yang telah dilakukan pada subab 3.3.1 sudah benar.
Dengan ;- sebesar 10.03 kg/s mampu menurunkan temperature
hydrocarbon gas dari 70 °C hingga 45 °C. Serta diperoleh bahwa
dengan memberi variasi pada 1, sekecil apapun maka akan
memengaruhi pula perubahan Tpy; gqs-
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Untuk hasil simulasi yang telah dilakukan pada control valve
yakni pada gambar 4.2 diperoleh bahwa pemodelan matematis
yang telah dilakukan pada subab 3.3.2 sudah benar. Hal ini
ditunjang dengan persamaan interpolasi yang telah dilakukan
menghasilkan grafik respon yang sesuai, yaitu ketika diberi sinyal
uji step dengan memberi final value sebesar 15 mA pada control
valve, akan membuat control valve mengalirkan 8.25 kg/s dengan
time constantnya adalah 3 detik. Serta kurva yang diperoleh juga
berbentuk eksponensial yang menunjukkan bahwa grafik tersebut
adalah respon dari sistem orde 1.

Selanjutnya untuk hasil simulasi yang telah dilakukan pada
temperature transmitter yakni pada gambar 4.3 diperoleh bahwa
pemodelan matematis yang telah dilakukan pada subab 3.3.3 sudah
benar. Hal ini ditunjang dengan persamaan interpolasi yang telah
dilakukan menghasilkan grafik respon yang sesuai, yaitu ketika
diberi sinyal uji step dengan memberi final value sebesar 80 °C
pada temperature transmitter, akan membuat temperature
transmitter mengeluarkan arus sebesar 8.16 kg/s dengan time
constantnya adalah 0.5 detik. Serta kurva yang diperoleh juga
berbentuk eksponensial yang menunjukkan bahwa grafik tersebut
adalah respon dari sistem orde 1.

Untuk sistem pengendalian temperature pada shell and tube
secara keseluruhan, diperoleh bahwa pengendali yang cocok
digunakan untuk sistem tersebut adalah Pl dengan nilai Kp sebesar
17.27 dan nilai t; sebesar 2.21. Nilai tersebut diperoleh dengan
metode kurva reaksi. Pada umumnya temperature memiliki respon
yang lama, maka hanya diperlukan pengendali proportional saja.
Namun dalam penelitian ini diberikan pengendali integral juga
guna memperbaiki error. Karena pada dasarnya nilai Kp hanyalah
sebagai gain saja tanpa memberi efek dinamik pada kinerja
pengendali.

Secara keseluruhan pengendali Pl dengan nilai Kp sebesar
17.27 dan nilai 7; sebesar 2.21 dapat menurunkan temperature
hydrocarbon gas menjadi 45 °C walaupun telah dilakukan variasi
terhadap m;,- yang awalnya sebesar 10.0327 kg/s menjadi 9.7 kg/s
dan 12 kg/s. Performansi dari pengendali 1,;, sebesar 10.0327
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ka/s yakni rise time sebesar 14 detik, settling time sebesar 26.3
detik, serta overshoot sebesar 0 %. Performansi dari pengendali
mg;,- Sebesar 9.7 kg/s yakni rise time sebesar 14.7 detik, settling
time sebesar 28.5 detik, serta overshoot sebesar 0 %. Performansi
dari pengendali r,;, sebesar 12 kg/s yakni rise time sebesar 11
detik, settling time sebesar 17.8 detik, serta overshoot sebesar 0 %.

Selain itu untuk melihat sejauh mana pengendali Pl dapat
beradaptasi, maka dilakukan pula pemberian variasi T;;, 445 dari 70
°C menjadi 65 °C dan 85 °C. Dari pemberian variasi tersebut
diperoleh bahwa performansi mode pengendali PI masih sama
yaitu rise time sebesar 14 detik, settling time sebesar 26.3 detik,
serta overshoot sebesar 0 %. Sedangkan ketika diberikan variasi
Tin qir dari 30 °C menjadi 27 °C diperoleh pula bahwa mode
pengendali Pl masih mampu beradaptasi dengan perubahan yang
diberikan dengan performansi rise time sebesar 12.3 detik, settling
time sebesar 21 detik, dan overshoot sebesar 0 %.

Selanjutnya untuk random value dengan range 62 °C—70 °C.
Grafik yang dihasilkan dari sistem yang baru ini adalah tetap
terjadi penurunan temperature hydrocarbon gas walaupun tidak
benar-benar pas 45 °C, yakni 45.4 °C dengan mengacu pada
toleransi error 2.5 %. Dari hasil simulasi juga menjukkan bahwa
temperature hydrocarbon gas mengalami fluktuasi. Sehingga
secara keseluruhan dapat dikatakan bahwa pengendali Pl dengan
nilai Kp sebesar 17.27 dan nilai 7; sebesar 2.21 sangat mampu
membantu sistem untuk menurunkan temperature hydrocarbon
gas menjadi 45 °C.



BAB V
KESIMPULAN DAN SARAN

5.1 Kesimpulan

Berdasarkan hasil dan pembahasan pada penelitian ini

diperoleh kesimpulan sebagai berikut :

Pemilihan sistem pendingin hydrocarbon gas sebagai inlet ke
MP  Compressor Suction Scrubber dilakukan dengan
mengidentifikasi parameter hydrocarbon gas terlebih dahulu.
Sehingga diperoleh bahwa mass flowrate air yang dibutuhkan
adalah 10.0327 kg/s. Selanjutnya juga diperoleh dimensi shell
and tube berdasarkan mass flowrate hydrocarbon gas dan
mass flowrate air. Sehingga dimensi shell and tube adalah 2
shell pass dengan diameter shell adalah 44” dan panjangnya
9.9 meter, serta untuk diameter tube adalah 1 dangan jumlah
tube adalah 1200 buah.

Perancangan sistem pengendalian temperature pada shell and
tube bermedia pendingin air dilakukan dengan melakukan
pemodelan matematis terlebih dahulu untuk plant, control
valve, dan temperature transmitter. Setelah dilakukan
simulasi dan validasi untuk setiap pemodelan, maka
dilanjutkan dengan menggabungkan semua komponen
menjadi satu kesatuan pada model Simulink dengan
memasukkan nilai-nilai yang ada. Selanjutnya ditambahkan
pengendali Pl dengan Kp sebesar 17.27 dan nilai t; sebesar
2.21 yang diperoleh dari metode kurva reaksi.

Kinerja dari sistem pengendalian temperature pada shell and
tube bermedia pendingin air sudah cukup bagus. Hal tersebut
dibuktikan dengan pengendali Pl dengan nilai Kp sebesar
17.27 dan t; sebesar 2.21 diperoleh dari mode pengendali Pl
adalah rise time sebesar 14 detik, settling time sebesar 26.3
detik, serta overshoot sebesar 0 %. Serta mode pengendali Pl
mampu beradaptasi ketika diberikan variasi yaitu perubahan
mass flowrate air, temperature inlet hydrocarbon gas, dan
temperature inlet air.
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5.2 Saran

Adapun saran yang dapat diberikan untuk penelitian ini adalah
dilakukannya studi lebih dalam lagi terkait penambahan shell and
tube heat exchanger pada CPP Unit sehingga perhitungan dimensi
serta sistem pengendalian temperature pada equipment tersebut
dapat memperoleh hasil yang lebih baik.
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LAMPIRAN A
Kondisi Operasional CPP Unit

Parameter Current Condition
Temperature (C) 62-70
Pressure (Barg) 16.62
Outlet MP Flowrate (MMscfd) 65.44
Separator A/B Mass Flow Rate (kg/h) 82388
Specific Heat Liquid (kJ/kg.K) 4316
Specific Heat Vapor (kJ/kg.K) 221
Temperature (C) 62.66
Pressure (Barg) 16.61
Inlet 1st Stage MP | Flowrate (MMscfd) 44.66
Compressor
Suction Scrubber Mass Flow Rate (kg/h) 82388
Specific Heat Liquid (kJ/kg.K) 4.316
Specific Heat Vapor (kJ/kg.K) 221
Suction Temperature (C) 62.57
Suction Pressure (Barg) 16.44
1st Stage MP Discharge Temperature (C) 157.96
Compressor Discharge Pressure (Barg) 45.91
Flowrate (MMscfd) 44.66
Power (kW) 2584
Inlet temperature (C) 157.96
Outlet Temperature (C) 36.65
Duty (kW) -4079
1st Stage MP Maximal Abs Power Fan (kW) 64.453
Discharge Cooler MP Recycle Flowrate for New 5.29 MMscfd / 8.5
Recycle Line BPD
Outlet Temperature at New MP 202
Recycle Line (C) '
Flowrate to MP Separator Oil 38.85 MMscfd / 62.45
Pump BPD
Temperature (C) 69.74




Inlet 1st Stage GL Pressure (Barg) 16.29
Suction Scrubber Flowrate (MMscfd) 26.12
Suction Temperature (C) 69.66
Suction Pressure (Barg) 16.12
1st Stage GL Discharge Temperature (C) 155.24
Compressor Discharge Pressure (Barg) 40.8
Flowrate (MMscfd) 26.12
Power (kW) 1365
Inlet temperature (C) 155.24
Outlet Temperature (C) 51.66
1st Stage GL Duty (kw) 2013
Discharge Cooler Maximal Abs Power Fan (KW) 1.89

Recycle Flowrate

Flowrate to 2nd GLC

25.87 MMscfd / 34.03

BPD
Temperature (C) 51.66
Inlet 2nd Stage GL. | pregsure (Barg) 40.62
Suction Scrubber 25 87 MMscid 1 34.03
Gas Flowrate (MMscfd) ’ ¢ ’
BPD
Suction Temperature (C) 51.33
Suction Pressure (Barg) 39.91
2nd Stage GL Discharge Temperature (C ) 132.34
Compressor Discharge Pressure (Barg) 94.83
Flowrate (MMscfd) 25.7
Power (kW) 1162
Inlet temperature (C) 132.34
Outlet Temperature (C) 39.48
2nd Stage GL Duty (kW) 1892
Discharge Cooler Maximal Abs Power Fan (KW) 371

Recycle Flowrate

Flowrate to 2nd GLC

25.80 MMscfd / 9.06
BPD




LAMPIRAN B

Datasheet

Temperature Transmitter

PT. CONTROL SYSTEMS
BELTWAY OFFICE PARK
Buildizg A, 2nd Floor , 1. Acvper Raya No, 9-10
Jakana Selatan
TEL: (021) 7807881AX : (021) 7807879

Temperature Sheat |4 T 1 E
Client R &Th DocNo.  [SONTRN Irev.[o1
Project CPP & AUP EPCC LUUNG PANGKAM Specification Sheet
DEVELOPMENT OF FSHORE PHASE I
ko Jua [arpr.Jixrnv
532-TT-059A
MP SEPARATOR A TEMPERATURE
GENERAL UPD-WP-W4-PR-DR-1034
32.V-02A
Class I,_Zone 2, Group A, T3
s Maximum Design Unit
PROCESS 21 TO 40 95 bar-g
25 TO 50 65 c
CONDITIONS
Gas
14 |Velocity (max) Mis 07
15 |Viscosity P 0012
16
17 [Model Number
TRANSMITTER 18 [Mounting ;
20 |1 lousin,
21 [Power §
22 |Accuras 0.02% of §;
23 [Calibration Range 0 - 100 *C
2 -50 - 450 C
% 0.5 seconds for single sensor
7 NO
29 use C4 oplion for a $-point calibration cent
30 Transmitier-Sensor Matching - Trim to Specific Rosemount RTD
N Low Alarm “- .75 mA
29 [Modzel Number :8212VCD1701 10011001, TW-FLG-BK-F4-NC-U0410-TLO490-31 614" 1500 bs
THERMOWELL 3 el) Stem Style [Flanped 4-inch 900# RT). Tupered
31 [Thermowel! Material 1.4404 (316L SS)
32 [Thermowell Length 1490 mm
33 [Thermowell Lagging Lenpth 80 mm
34 Thermowell Immersion Length |410 _mm
35 [NACE Comnpliance [Yes, MR-0175 Latest Edition
36 |Construction Type/Stiape Drilled bar Stock/Tapered
37 [Svess and Wake Fropveney Cokwlation | Yes
38 | Hydrotest Certificates Ves
39| Weld Option Full Penetration Weld licable for RTJ Type)
RTD 30| Model Number (D065N32J0080N0S 70K 1 VIOXAWOOS
SENSOR 41 [Product Description Resistance Thermometer,Pt 100 Olun RTD
a2 Spring Loaded Adapter - 122- inch NPT
43 [Sensor Type RTD, Dual Element, 3 Wire -50 to 4500C (-58 to 8120F)
44 [Extension Length [80 mm
43 [Sensor Length 570 mm
46 |Sensor Diameter 7 mm
7 316SST TAGGING
a8
49 [Nazzle Lengih ; Nozzle Schedule {312.25 mm [na, 10 = 67.28 mm
30|
NOTES Ell
52|
" v




PT. CONTROL SYSTEMS
BELTWAY OFFICK PARK
Railding A. Ind Floar, 1. Arepers Kaya No, 910

Jskaria Sclatan
TEL: (021) TS0788LFAX : (021) 7807879

Temperature S8 e T o
[Cliem T & liy [oocve  [ONMWEN fuey or
Project CPP & AUP EPCC UJUNG PANGKAH Specification Shect
DEVELOPMENT OFFSHORE PHASE B
fcico — Jua | T
1 [Tag No. 532-77-0598
2 [Deseription of Service [MP SEPARATOR B TEMPERATURE
GENERAL 3 [P&IDNo. [UPD-WP-W4-PR-DR-1035
4 [Cine Number ; Equipment No__[N/A |sn.vaz-
s |ine Size ; Line Schedule
6 [l1azardous Area Classificalion _|Class I, Zone 2, Group lIA, T3
7 [Enclosure Protection [EEx d 1l C T6NP 68
Minimum Opersting | Mextmun Desipn Unit
PROCESS o [Pressure 217040 3 bar.
9 |Process Temperature 257050 65 L)
CONDITIONS 10) ient Temperature

Gas

TRANSMITTER

Ficld Mount Housing (Dual-Compartment), 316 SST, M20 x 1.5 (CM20)
12.0 10 424 vde

10.02% of Span
] - 100 °c
=50 - 450 *C
0.5 seconds for single sensor

INO

| Transmitier-Sensor Maiching - Trim (o Specific Roscmount RTD
Low Alarm <~ 3.75 mA

THERMOWELL 30

Model Number EB212VC017011001HOJ, TW-FLG-BK-F-J-NC-UCA10. TL490-316L-4"1500s
Thermowell Stem Style Flanged 4 inch 9004 RTJ. T:

Thermowell Material 1.4404 (316L SS)

Thermowell Length 1490 mm

Thermowell Lagging Length |80 mm

34| Thermowell Immeryion Length (410 mm
35 INACE Compliance Yes, MR-0175 Latest Edition
36 [Construction 3 Drilled bar Stock/Tapered
37 fSwess and Wake Frequency Cakutsian  |Yes
38 [Hydeotest Certificates Vs
39 {Weld Option [Full Penctration Weld (applicable for RT) Type)
RTD 40[Model Number (1065N32J0080NOSTOF 1 VI0XAWO004€
SENSOR 41 [Product Description Resistance Thermometer,Pt 100 Ohm RTD
42|Sensor Lead Wire Termination |Spring Loaded A - 12-inch NPT
43[Sensor T RTD, Dual Element, ) Wire -50 to 450°C (-58 1o $42°F
44 [Extension Length 0 mm
45 |Sensor Length 570 mm
46 [Specials 316SSTTAGGING
47 Sensor Dismeter 7 mm
AR
49[Nazzle Lengih : Nozzle Schedule [312.25 mm [NAI0 = 9728 mm
30|
NOTES st
52
ToowyTM) (s
[Versor On AWWI0 w0




LAMPIRAN C
PFD Central Processing Platform Unit

A g o

ToHP Flare

ToHP Flare
Scrubber

ToHP Flare
Scrubb

ToHP Flare
Scrubb

e

Utilities

Fresh Water Sysiem

HP Fuel Gas.
Scrubber.
77mmeed  sa1y.01

ToLP Fuel Gas

ToHP Fuel Gas

Diesel Fuel System




LAMPIRAN D

Model Simulink Hasil Pemodelan Matematis Shell and Tube,
Control Valve, dan Temperature Transmitter.
a. Shell and Tube

10.0327

mass flowrate air2

4200 > pfint outt

Cp airt

k.

Subsystem Display T out gast

™

T out air 2.88

Mass flowrate gast L | Lerudyuerue)

210
Perhitungan T out gas! Scope2

‘

Tin air1

Cp gast

70

Tin gast

b. Control Valve

0.626875
>+ -
Subtract Sor! hd 1
control valve Add Qut1
]
IArus minimum CV mass flowrate minimum CV

c. Temperature Transmitter

CoO——f
- 0.032

>

In1 - 0.55+1 . —CD
Subtract Temperature Transmitter1 Add Qut1
-50 4

Temperature minimum TT Arus minimum TT




LAMPIRAN E

Validasi Model Simulink Shell and Tube, Control Valve, dan

Temperature Transmitter.
a. Shell and Tube

J]

Cp airt Subsystem

Display T out gas1

T out air 22.88|
Massflowrate gast Rl u@apqu(tYu(@ru(an)
T in airl . Peritungan T out gast Scope2
Cp gas!

ﬁ + Display
35+1 .
Fungsi Transfgr Add

Arus minimum Mass flowrate minimum

Scope

c. Temperature Transmitter

|
0.032 - . Display
Subtract Temperature Transmitter Add '

Scope

Temperature minimum
Arus minimum
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