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Abstrak

Heat Exchanger (HEX) merupakan sebuah sistem penukar
panas yang digunakan untuk memanaskan production fluid yang
berasal dari sumur-sumur minyak. Sistem kerja Heat Exchanger
adalah memanfaatkan prinsip konduksi dan konveksi. Pemanas
yang digunakan pada Heat Exchanger Central Gathering Station
5 adalah steam yang masuk ke tube sedangkan fluida yang
dipanaskan adalah production fluid di shell. Permasalahan utama
adalah temperature output production fluid tidak dikontrol
sehingga mengakibatkan output production fluid tidak sesuai
dengan set point dan terjadi osilasi yang cukup besar. Dengan
menggunakan pendekatan FOPDT maka akan didapatkan model
dari proses berdasarkan hasil uji open loop dan model dari
disturbances berdasarkan uji disturbances di software Hysys 8.4.
Simulasi IMC-PID dengan menggunakan software Hysys 8.4
didapatkan nilai lamda yang terbaik adalah A=1 dengan nilai
Kc=1.07, Ti=1.18 dan Td=0.0278. Dari hasil analisa performansi
model IMC-PID berdasarkan perubahan set point didapatkan nilai
settling time 900 second, IAE= 360.46 dan maksimum overshoot
2.893%. Sedangkan berdasarkan perubahan disturbances
didapatkan hasil settling time=520 second, IAE sebesar 100.3773
dan maksimum overshoot sebesar 3.7797%.

Kata Kunci  : Heat Exchanger, FOPDT, IMC-PID
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Abtract

Heat Exchanger (HEX) is a system for heating production
fluid from wells. Heat Exchanger advantage the convection and
conduction principal for working. In this case, steam in tube side
become a fluid for heating production fluid in shell side on
Central Gathering Station 5. The major problem is temperature
output production Fluid not be controlled, and the result is
production fluid output temperature not appropriate with set
point and consist oscillation in the response. The plant model and
disturbances model can approach with FOPDT method from the
tune test and disturbances test experiment in Hysys 8.4.
Simulation IMC-PID model with Hysys 8.4 software have a result
that the best value of lamda filter is A=1, Kc=1.07, Ti=1.18 and
Td=0.0278. Based on the performace test of set point, we can get
settling time 900 second, IAE= 360.46 and maksimum overshoot
2.893%. And from IMC-PID performance test based disturbances
changes, it have rseults settling time=520 second, IAE 100.3773
and maksimum overshoot 3.7797%.

Keywords : Heat Exchanger, FOPDT, IMC-PID
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BAB I
PENDAHULUAN

1.1 Latar Belakang

Di era modern seperti sekarang ini tuntutan kebutuhan akan
bahan bakar minyak (BBM) semakin meningkat. Peningkatan
ekonomi suatu bangsa akan mendorong permintaan BBM pada
sektor transportasi, industri dan pembangkit listrik yang masih
menggunakan bahan energi fosil sebagai salah satu bahan
bakarnya.

Badan Pengkajian dan Pengembangan Teknologi (BPPT)
telah merilis hasil survei dan penelitian mengenai permasalahan
energi saat ini serta proyeksi kebutuhan dan pasokan energi untuk
kurun waktu 2012-2035[1]. Selama kurun waktu 2012-2013
kebutuhan minyak mentah meningkat dengan pertumbuhan rata-
rata 2,4% per tahunnya. Untuk memenuhi konsumsi minyak
mentah, Indonesia di prediksi akan kesulitan memenuhi
banyaknya kebutuhan akan minyak mentah. Sejak tahun 2004
produksi minyak di Indonesia tidak mencukupi untuk memenuhi
kebutuhan dalam negeri. Maka dari itu Indonesia tetap
memberlakukan impor crude oil demi memenuhi kebutuhan akan
bahan bakar minyak di dalam negeri. Selama periode tersebut
akumulasi impor minyak mentah pada kedua skenario mencapai
sekitar 66% dari konsumsi minyak mentah, masing-masing
mengimpor 6.881 juta barel dalam kondisi normal.

Gambar 1.1 Neraca Energi[2]
1



Untuk memenuhi kebutuhan minyak mentah maka dibutuhkan
suatu upaya untuk mencari sumber minyak baru atau
mengoptimalisasi proses pada pengolahan minyak mentah. Proses
optimalisasi ini memerlukan suatu teknologi baru dalam
pemrosesan minyak mentah agar error pada proses pengolahan
dapat diminimalisir. Teknologi tersebut dapat berupa cara
pengolahan atau instrument yang digunakan pada proses
pengolahan.

Dengan adanya teknologi baru pada bidang pengolahan
ataupun pengeboran minyak mentah, maka akan dapat dilakukan
peningkatan efisiensi kilang sesuai dengan jenis minyak yang
akan diolah. Salah satu komponen proses yang dapat
dioptimalisasi adalah proses pemanasan pada heat exchanger.
heat exchanger atau penukar panas merupakan salah satu
komponen terpenting untuk memanaskan minyak mentah yang
berasal dari sumur-sumur pengeboran. Pada PT Chevron Pacific
Indonesia, production fluid dari well station disalurkan melalui
pipa untuk dipanaskan di heat exchanger. Pada plant heat
exchanger, parameter proses yang dikendalikan adalah
temperature production fluid pada keluaran heat exchanger
dengan mengatur laju aliran steam yang masuk. Permasalahan
yang dihadapi oleh PT Chevron Pacific adalah ketika temperature
dingin maka laju aliran steam yang dibutuhkan besar sehingga
control valve akan membuka untuk menambah aliran steam yang
masuk. Namun ketika aliran steam terlalu besar maka tekanan
yang diterima steam menjadi terlalu besar. Strategi kontrol yang
digunakan adalah bertipe feedback, namun pada kenyataannya
sistem kontrol ini tidak difungsikan karena proses pemanasan
pada heat exchanger masih dalam keadaan manual. Maka dari itu
dibutuhkan strategi control yang mampu mengurangi efek
gangguan pada heat exchanger dengan kontroller yang tepat. Dan
untuk mengendalikan proses agar masih sesuai dengan set point
yang diinginkan maka dibutuhkan metode control yang tepat pada
sistem pemanasan di heat exchanger. Metode kontrol yang paling
tepat untuk mereduksi gangguan adalah menggunakan Internal
Model Control (IMC) berbasis PID[3].
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Teknologi feedback-feedforward dengan menggunakan
metode IMC-PID merupakan salah satu desain pengendalian yang
mampu mereduksi disturbance pada proses. Sehingga proses
pengolahan pertukaran panas pada heat exchanger tidak
mengganggu kestabilan proses. Sistem ini dapat diterapkan pada
system feedback, feedforward control atau feedback-feedforward
control.

Dari seluruh latar belakang yang telah dijelaskan diatas,
dalam proposal Tugas Akhir ini penulis akan melakukan desain
kontrol pada sistem heat exchanger Station 5 PT Chevron Pacific
menggunakan Internal Mode Control berbasis Proportional
Integral Derivative.

1.2 Rumusan Masalahan

Dari paparan latar belakang sebelumnya, maka permasalahan
dari pelaksanaan program ini adalah bagaimana mendesain
system pengendali dengan strategi kontrol feedforward — feedback
pada jaringan heat exchanger untuk mengurangi gangguan pada
proses pemanasan crude oil dan mencari lamda filter pada
Internal Mode Control (IMC) berbasis PID.

1.3 Tujuan

Adapun tujuan dari pelaksanaan program penelitian tugas
akhir ini adalah untuk mendesain sistem pengendali dengan
strategi  control feedforward-feedback pada jaringan heat
exchanger dengan metode Internal Model Control berbasis PID.

1.4 Lingkup Kerja
Untuk memfokuskan penyelesaian masalah pada penelitian

tugas akhir ini diperlukan lingkup kerja sebagai berikut:

1. Melakukan pengambilan data heat exchanger Station 5

2. Data yang telah diperoleh digunakan untuk memodelkan
sistem heat exchanger

3. Penerapan sistem pengendali pada tipe shell and tube heat

exchanger pada station 5 Pt Chevron Pacific Indonesia.
. Strategi kontrol yang digunakan adalah kontrol feedback-
feedforward.
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5. Simulasi menggunakan software Hysys 8.4 dan Matlab
R2013a

6. Analisis data dan pembahasan hasil dari simulasi yang
dilakukan

7. Pembuatan laporan

1.5 Metodologi Penelitian

Untuk mencapai tujuan yang telah ditetapkan, maka
dibutuhkan suatu metodologi untuk menentukan tahapan-tahapan
di dalam penelitian. Tahapan-tahapan di dalam penelitian ini
adalah sebagai berikut ini:
1. Pemodelan dan validasi data

a. Pengumpulan data operasional untuk digunakan sebagai
parameter di fungsi transfer.

b. Pengambilan data sesuai dengan variabel yang telah
ditentukan.

c. Pembuatan model heat exchanger sebagai model dari
plant di software Hysys 8.4.

d. Identifikasi variabel yang akan digunakan dalam

pengolahan data.
Data disimulasikan dengan software Hysys 8.4

f. Pengujian dan integrasi design heat exchanger dengan
menekan tombol integrator. Desain heat exchanger
dikatakan berhasil apabila design tersebut dapat berjalan
terhadap perubahan waktu (dinamik).

g. Pengujian design heat exchanger dapat bekerja dengan
benar, dengan melihat perubahan parameter pada
Worksheet di heat exchanger.

2. Penentuan model plant dengan menggunakan pendekatan

FOPDT (First Order Plus Dead Time).

3. Penentuan model disturbances dengan menggunakan
pendekatan FOPDT (First Order Plus Dead Time).

4. Pemilihan strategi kontrol yang digunakan adalah
feedforword controller dan feedback controller

5. Penentuan metode kontrol yang digunakan.

it

4



a. Penentuan sistem kontrol dengan metode IMC (Internal
Model Control) berbasis PID

Simulasi menggunakan software Matlab R2013a untuk uji

performansi dari sistem yang didesain

Pembuatan laporan Tugas Akhir.
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BABII
TINJAUAN PUSTAKA

Pada bagian ini akan dijelaskan tentang materi-materi
yang berkaitan dengan judul penelitian. Sehingga diharapkan
akan membantu dalam menentukan langkah-langkah dan pola
pikir dalam menyelesaikan permasalahan pada penelitian ini.
Dasar teori didapatkan melalui referensi seperti text book, manual
Book, dan jurnal ilmiah yang telah dipublikasikan. Pemilihan
referensi diharapkan merupakan sumber-sumber yang dapat
dipertanggungjawabkan sehingga akan mempermudah dalam
menyelesaikan tugas akhir ini. Adapun dasar teori yang akan
dijelaskan pada bab ini adalah sebagai berikut ini :

e Heat exchanger
Feedback- feedforward control
Internal Model Control (IMC) berbasis PID
Pendekatan matematis FOPDT
Analisa performansi pengendalian

2.1 Heat Exchanger

Heat exchanger merupakan salah satu unit yang menjadi
basic dari operasi proses yang ada di industri. Unit heat
exchanger memiliki fungsi sebagai penukar panas antara dua fase
yang sama ataupun fase yang berbeda. Fase yang dimaksud
adalah liquid atau gas, pertukaran panas dapat dilakukan antara
gas dengan gas, zat cair dengan zat cair atau gas dengan zat cair.
Proses pertukaran panas antara dua zat ini dapat melalui perantara
seperti lempengan atau luasan. Bahan perantara untuk penukar
panas harus memiliki koefisien konduksi yang tinggi untuk
mendapatkan hasil pemanasan yang optimal. Sehingga pada heat
exchanger tidak terjadi kontak antara fluida proses dan fluida
yang digunakan sebagai pemanas.

Sebagian besar Industri proses menggunakan sistem
pemanasan ini, sehingga dalam aplikasinya sangat luas dan
penting di industri proses. Salah satu contoh /eat exchanger yang



akan kita temui di kehidupan sehari-hari adalah condenser,
radiator, oil coolers dan preheaters.
|

.
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Gambar 2.1 Aliran fluida yang terjadi di heat exchanger
Parallel-flow dan Counterflow

Gambar 2.1 merupakan salah satu contoh heat exchanger
dengan kontruksi aliran yang berlawanan atau dengan arah aliran
yang searah concentric tube dan double pipe. Pada pararel-flow
seperti gambar 2.1, aliran fluida panas masuk searah dengan
aliran fluida dingin yang akan dipanaskan. Desain ini sangat
menguntungkan ketika kedua jenis fluida dibawa pada temperatur
yang sama. Sedangkan untuk counterflow, pemanasan fluida
terjadi dengan aliran fluida pemanas yang berlawanan arah
dengan fluida yang akan dipanaskan. Counterflow memiliki tiga
keuntungan dibandingkan dengan pararel-flow. Yang pertama
adalah perbedaan suhu yang lebih seragam antara fluida yang
dipanaskan dan fluida pemanasnya meminimalkan tegangan
thermal di heat exchanger. Kedua, suhu outlet fluida yang
dipanaskan dapat mendekati suhu fluida pemanas. Dan yang
ketiga adalah perbedaan suhu yang lebih seragam akan membuat
perpindahan panas pada heat exchanger lebih stabil.

Gambar 2.2 Schematic of a shell and tube heat exchanger
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Proses pertukaran panas yang terjadi pada heat exchanger
merupakan implementasi dari prinsip heat and mass balance.
Pemodelan proses selalu memperhatikan  keseimbangan
konservasi kuantitas massa atau energy, dengan asumsi bahwa
kecepatan aliran fluida yang masuk adalah konstan, kerapatan
aliran dan kapasitas panas cairan adalah konstan.

a. Shell and tube

Salah satu jenis heat exchanger yang sering digunakan
adalah jenis shell and tube. Heat exchanger jenis ini hampir
digunakan di seluruh industri proses yang membutuhkan penukar
panas. Heat exchanger jenis ini terdiri dari shell silindris di
bagian luar dan sejumlah fube (tube bundle) di bagian dalam yang
berfungsi sebagai sarana untuk penukar panas. Fluida yang akan
dipanaskan akan dilewatkan ke tube bundle, sedangkan pada shell
dilalui oleh crude oil yang dipanaskan oleh steam yang ada di
dalam fube[4]. Tube bundle berada di dalam shell sehingga akan
terjadi pertukaran panas secara konduksi antara fluida pada shell
dan fluida pada tube bundle. Keluaran dari tube merupakan
fluida yang telah dipanaskan di dalam heat exchanger.

Gambar 2.3 Schematic dan komponen heat exchanger tipe
shell and tube

Pada shell and tube heat exchanger terdapat beberapa
komponen diantaranya adalah channel cover, pass divider, shell
side nozzles, shell, baffles, tubesheet, tubeside channel, tubeside
channel and nozzles.

9
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Gambar 2.4 Aliran fluida heat exchanger tipe shell and
tube[5]

b. Aliran pada shell

Pada shell terdapat aliran fluida yang dipanaskan atau aliran
fluida yang digunakan sebagai pemanas. Namun aliran pada shell
ini memiliki beberapa kriteria. Jalur antar baffle di dalam shell
akan mempengaruhi jenis aliran yang dilewatkan pada shell.
Aliran yang terjadi ada beberapa macam seperti cross flow dan
empat jenis leakage atau bypass stream.

Gambar 2.5 Aliran pada shell[5]

Pada gambar 2.6 dapat dilihat bahwa terdapat berbagai jenis
aliran yang melewati baffle seperti A stream, B stream, C stream,
dan E sream. A stream terjadi karena ada perbedaan tekanan pada
sisi baffle yang mengakibatkan bocornya aliran pada baffle.
Aliran B stream dan C stream mengalir pada bundle tube seperti
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pada bagian B stream, namun C stream mengalir pada sisi dalam
aliran di bundle. Untuk E stream mengalir pada celah diantara
shell dan baffle..

Penggunaan  heat  exchanger  secara  tepat akan
mempengaruhi biaya operasional yang dikeluarkan oleh industri
menjadi lebih hemat. Dengan unit operasi heat exchanger yang
memanfaatkan permukaan pipa, buffle dan luasan shell sebagai
sarana untuk pemindahan panas maka ketika unit operasi masih
baru maka permukaan pipa fube masih bersih sehingga akan
didapatkan perpindahan panas yang optimal. Namun apabila heat
exchanger telah lama digunakan maka akan didapatkan lapisan
kerak pada shell dan tube bundle sehingga akan mempengaruhi
perpindahan panas pada shell dan fube. Ketebalan kerak
tergantung terhadap fluida yang dilewatkan dan merupakan
hambatan untuk perpindahan panas pada heat exchanger. Karena
kerak atau lapisan pengotor ini akan mengurangi koefisien
perpindahan panas[6].

Dalam menentukan desain heat exchanger shell and tube
yang akan digunakan pada unit operasi proses, perlu diperhatikan
dimensi dan bentuk geometri dari heat exchanger. Karena setiap
bahan dan proses akan membutuhkan kriteria heat exchanger
yang berbeda. Tahap pemilihan feat exchanger dapat dibedakan
menjadi beberapa tahap. Tahap yang pertama adalah
pendefinisian aliran fluida yang akan dilewatkan. Pendefinisian
ini meliputi laju aliran yang masuk, jenis fluida yang masuk, dan
properti fluida yang masuk. Tahap yang berikutnya adalah
pemilihan dimensi dan geometri dari shell dan tube, seperti
pemilihan diameter dalam dan diameter luar pipa tube, jumlah
tube pada heat exchanger, bahan pipa yang digunakan, susunan
tube di dalam shell, jumlah baffle yang diperbolehkan dan
tahapan ini harus sesuai dengan standar yang ada. Tahap
berikutnya adalah menentukan harga pressure drop yang
diijinkan pada bagian fube ataupun di bagian shell. Untuk
menentukan pressure drop dapat dengan menentapkan jenis dan
ukuran baffle yang digunakan. Setelah proses tersebut, maka akan
dilakukan perhitungan perancangan untuk memprediksi parameter
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performansi seperti overall heat transfer, luas permukaan
perpindahan panas dan pressure drop di shell and tube heat
exchanger. Jika desain yang telah dibuat memiliki nilai output
yang tidak sesuai dengan yang diharapkan, maka harus dilakukan
desain ulang dari tahap pertamal4]. Persamaan dalam penukar
panas sebagai bentuk transfer energy adalah sebagai berikut
ini[7].

Q=U.A. AT (2.1)
Dimana :
Q = Laju pertukaran energi kalor atau beban termal yang
diterapkan didalam penukar kalor. (Kj)
U = overall Heat Transfer Coefficient (W/m*C)
A = Luas permukaan perpindahan panas total. (m?)
ATim = Beda temperatur rata-rata logaritmik bagi kedua fluida

kerja yang mengalir di dalam alat tersebut. (°C)
Persamaan untuk menggambarkan kesetimbangan energi
pada heat exchanger dapat dinyatakan oleh persamaan berikut ini.

Q =1 cpn(Thi-Tho) = 1n Cpec (Tei-Teo) (2.2)

Suhu dan laju aliran adalah variable sedangkan untuk panas
spesifik dan panas laten adalah parameter. Pada kasus ini
permasalahan terjadi pada heat exchanger bertipe shell and tube.

Untuk mendapatkan fungsi transfer dari plant heat
exchanger diperlukan energy and mass balance sebagai
pertimbangan.

2.2 Feedback dan Feedforward Control

Feedback kontrol merupakan sistem pengendali bertipe loop
tertutup yang memanfaatkan nilai feedback dari sensor yang
ditempatkan pada output pengendalian dan dibandingkan dengan
nilai set point dari sistem. Pada sistem ini memiliki set poin yang
harus dicapai. Kontroller berfungsi untuk mengolah sinyal input
untuk kemudian dilakukan pengambilan keputusan. Keputusan
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yang telah dibuat akan diartikan oleh actuator sehingga actuator
akan melakukan aksi.[8] Sensor atau transmitter berfungsi sebagai
pengukuran untuk mengetahui apakah output sistem sudah sesuai
dengan set poin atau tidak, jika tidak maka transmitter akan
memberikan nilai kompensasi ke kontroller untuk kemudian
diolah kembali[9].

ourror
CONTROLLER ACTUATOR ¥ PLANT »

SETPOINT

SENSOR  f¢

Gambar 2.6 Kontrol umpan balik berdasarkan nilai set
point

Gambar 2.7 merupakan gambar blok diagram sistem
pengendalian dengan berdasarkan perubahan set point. Set
point merupakan nilai yang digunakan untuk variabel input
sebagai referensi untuk variabel proses yang diinginkan.
Controller berfungsi sebagai system kendali terhadap respon
yang dihasilkan dan disesuaikan dengan set poin yang
diinginkan. Actuator adalah final element untuk mengartikan
perintah dari controller. Salah satu contoh dari actuator adalah
valve, control valve akan menerima sinyal dari controller
berupa arus 4-20 mA. Arus tersebut kemudian akan diubah ke
pressure melalui komponen I/P (Arus to pressure) dengan
untuk kemudian diartikan dalam kontrol pneumatic untuk
memperbesar atau memperkecil presentase dari bukaan valve.
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Gambar 2.7 Kontrol berdasarkan perubahan disturbances

Gambar 2.8 merupakan gambar dari system kontrol
berdasarkan perubahan nilai disturbances. Perubahan nilai
disturbances akan langsung masuk ke dalam plant dan
mempengaruhi respon dari plant. Oleh karena itu, ketika nilai
disturbances terjadi perubahan, maka controller dari system
feedback akan mengatur agar respon yang diinginkan oleh
plant akan sesuai dengan yang diinginkan.

Pada penelitian sebelumnya yang dilakukan oleh Yuvraj
Bhushan Khare dan Yaduvir Singh, feedback controller berbasis
PID masih memiliki respon yang kurang stabil ketika diterapkan
di heat exchanger [10]. Pada kontrol PID belum dapat merespon
dan mengurangi gangguan secara penuh pada proses pertukaran
panas pada heat exchanger. Gambaran dari respon kontroller PID
dapat dilihat pada gambar berikut ini.

Gambar 2.8 respon PID controller pada heat exchanger
[10]
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Dari gambar diatas dapat dilihat bahwa tuning yang
dilakukan pada kontrol PID masih belum dapat mereduksi noise
yang menyebabkan settl/ing time pada sistem menjadi lebih lama.
feedback controller tidak dapat mengurangi noise yang
disebabkan oleh gangguan dari luar sistem karena sistem ini
hanya memberikan kompensasi ketika output system didapatkan.

Gambar 2.9 Kontrol feedback with feedforward control
loop[11]

Gambar diatas adalah sistem pengendalian dengan
menggunakan feedforward controller. feedforward Kontrol
bekerja dengan membaca dan mereduksi gangguan yang akan
mempengaruhi proses. Sehingga nilai variabel yang dikontrol
tidak menyimpang jauh dari nilai set point yang telah ditetapkan.

Feedforward kontrol bekerja dengan mendeteksi disturbance
(gangguan) yang kemudian akan diolah oleh feedforward
controller. Kemudian Feedforward controller akan mereduksi
gangguan yang akan mengganggu jalannya proses[8]. Pada
gambar diatas feedforward controller mengidentifikasi adanya
gangguan schingga besarnya gangguan akan dikompensasi oleh
feedforward controller agar gangguan akan tereduksi dan tidak
akan mengganggu output.

Penelitian sebelumnya telah membuktikan bahwa strategi
kontrol  feedforward dapat mereduksi gangguan yang
mempengaruhi proses. Gangguan yang diukur berdasarkan nilai
gangguan pada output yang diukur oleh feedback control. Nilai
kompensasi yang digunakan oleh control feedforward untuk
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mereduksi gangguan sepenuhnya disebut dengan indeks. Indeks
akan bernilai nol ketika tidak ada gangguan yang dihilangkan
oleh controller feedforward. Pada penelitian ini menggunakan
desain control feedforward dengan membaca gangguan sebelum
proses dan setelah proses. Indeks dari system controller yang
didapatkan kemudian di analisis dan disimulasikan[12]. Hasil
simulasi  perbandingan sistem control feedback tanpa
Feedforward dengan system feedback-feedforward dapat dilihat
pada gambar dibawah ini.

Gambar 2.10 Perbandingan skema control menggunakan murni
feedback dengan skema control feedforward[12]

Feedback-feedforward merupakan suatu system control
dimana terdapat dua buah strategi kontrol yang saling
berhubungan. Skema feedback-feedforward control dapat dilihat
pada gambar 10.3. Strategi kontrol ini digunakan untuk mengatasi
masalah yang tidak dapat di atasi oleh feedback atau feedforward
control. Pada system ini feedforward akan bekerja untuk
mendeteksi gangguan yang terjadi pada proses. Feedforward akan
memberikan  kompensasi sebesar nilai gangguan yang
mempengaruhi  proses sehingga gangguan tidak akan
mempengaruhi proses. Namun ketika feedforward memberikan
kompensasi terhadap gangguan, jalan proses tetap masih
berlangsung. Dan ketika kompensasi yang diberikan oleh
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feedforward controller masih kurang dapat mereduksi gangguan
pada proses, maka feedback controller akan memberikan perintah
kepada final element untuk mengontrol proses agar sesuai dengan
set point yang diinginkan.

Strategi feedforward-feedback control dengan metode tuning
IMC akan mendapatkan hasil yang baik. Hal ini telah dibuktikan
oleh E.Saranya and S.Arulselvi dalam penelitiannya yang
membandingkan performa antara control PID, IMC berbasis PID,
Fuzzy dan Neuro IMC[3].

2.3 Internal Model Kontrol (IMC) berbasis PID

Salah satu algoritma kontrol berbasis model (konvensional)
yang terus berkembang sampai saat ini adalah Internal Model
Control (IMC). IMC merupakan algoritma kontrol yang
memanfaatkan inverse dari model proses pada plant yang
selanjutnya akan ditentukan dengan satu parameter tuning yaitu
parameter filter pada proses (A). IMC merupakan algoritma
kontrol konvensional yang masih menggunakan model,
sedangkan untuk algoritma kontrol yang lebih modern akan
menggunakan state space. Internal Mode Kontrol dapat membuat
sistem menjadi lebih stabil dan tidak terganggu dengan proses
yang dinamis sehingga proses akan menjadi lebih baik. Infernal
Model Control merupakan suatu control yang memiliki performa
sangat baik untuk set point tracking. Namun, IMC memiliki
respon yang sangat lamban untuk menghilangkan gangguan.
Maka dari itu dibutuhkan strategi kontol feedback-feedforward
untuk mengurangi dan menghilangkan gangguan pada proses.
Pada penelitian yang dilakukan oleh R. Vilanova, O. Arrieta dan
Ponsa didapatkan hasil bahwa Internal Mode Control dapat
diterapkan pada strategi control feedforward[13]. Pada metode
tuning berbasis IMC akan dicari nilai lamda filter untuk
mendapatkan respon system yang terbaik. Untuk menentukan
lamda filter, maka sistem kontrol yang telah di desain di
simulasikan untuk mengetahui respon dari setiap nilai lamda filter
yang paling optimal. Nilai lamda yang paling optimal adalah
nilai lamda yang memiliki menyebabkan peak dari overshoot
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semakin kecil. Skema kontrol dari IMC memiliki desain seperti

berikut ini.

W

_Q__.

Q(s)

Yd

G(s)

{% v

Gm(s)

O

Gambar 2.11 Diagram blok kontrol IMC[14]

Namun pada aplikasinya terdapat beberapa variasi pendekatan
dari Internal Model Control.
dilakukan menggunakan metode penyederhanaan diagram blog
secara konvensional. Internal Model Control dengan alternatif
model juga dapat dilihat seperti pada gambar 2.13 dibawabh ini.

Pendekatan-pendekatan yang

U1

GI1(s)

G(s)

Gm(s)

Gambar 2.12 Diagram blok kontrol IMC alfernarive

model[14]
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Sehingga melalui peyederhanaan model akan didapatkan
model seperti pada gambar 2.13.

‘, | Gy ; :
_“"Of"_’(l-ci(s)cm(s» 3 AOH

Gambar 2.13 Struktur Internal Model Control ekuivalen
dengan kontrol konvensional [14]

Dan untuk IMC-PID memiliki struktur kontrol yang berbeda
dengan IMC pada umumnya. Untuk lebih jelasnya dapat dilihat
pada gambar 2.15 berikut ini.

q(s)
ns) e uls) _b

3 -2(5) gls) &) < g

gct.ﬂ

Gambar 2.14 Struktur IMC-PID

Pada struktur IMC-PID, invers dari model plant telah
digunakan untuk menyusun controller. Sehingga pada
simulasinya tidak perlu memasukkan invers model plant.
Berdasarkan sistem yang telah dirancang dengan menggunakan
strategi kontrol feedback-feedforward dengan Internal Model
Control (IMC) berbasis PID maka akan didapatkan diagram blog
kontrol seperti dibawah ini.
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A

Feed forward gain

| Be(s)

Gambar 2.15 feedback-feedforward dengan Internal Model
Control (IMC) berbasis PID

Dari diagram blog diatas maka akan dapat dipresentasikan
dengan penyederhanaan loop control seperti berikut ini.

7s) = Ty-ds) (23)
Ues) = tigs) T tacs) (2.4
Y(s) = Us) - Ip(s) T des) (2.5)
dsy) = Y(s) - Ues) - Ip(s) (2.6)
tas) = Gecs) - ds) (2.7)
tigs) = des) - Tes) (2.8)
dis) = (gp(g) - Jp(s)) Us)t ds) 2.9)
Tis) = 1(s)=ds) (2.10)

Jika gp(5)=Jp(s) dan terdapat sinyal disturbances yang dapat
mengganggu plant proses, maka akan didapatkan persamaan 2.11.

dis) = ds) @2.11)
Jps) = §p+(s) 'gp—(s) (2.12)
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Persamaan ini hanya digunakan untuk mendesain controller,
proses model yang disimulasikan pararel dengan proses tetap
menggunakan gy .-

1
p-(s)

Q(s) = (213)

Ditambahkan filter agar membuat controller menjadi lebih
baik, filter akan menentukan respon dari sistem. Filter akan
membuat system menjadi lebih robust.

) = As) - fis) = Gp=sy fis) (2.14)
1
fo) = Goann (2.15)

Jika membutuhkan untuk mereduksi gangguan dengan
adanya perubahan set point maka dibutuhkan filter seperti berikut
ini.

nis+1

f) = Gorn (2.16)

Filter —tuning parameter akan membuat variasi kecepatan
dari respon closed loop system, jika A kecil maka respon dari
sistem closed loop cepat, namun jika A besar maka respon closed
loop lebih robust (tidak terlalu sensitive dengan model error).

V()= Ips)- 4)- )= p()- Fp=(s) fis)- T(s) (2.17)

Jika model sempurna maka dapat diwakili oleh persamaan
9p(s) = Gp(s)» sehingga:

Ys)= Gp+s) - To-)Tp=s) f9)- (o) (2.18)
V)= Gp+(s)- fi9)- 7s) (2.19)
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Sistem kontrol temperatur pada dasarnya adalah suatu sistem
kontrol dengan orde satu. Begitu pula dengan heat exchanger,
berdasarkan persamaan 2.38 dan 2.39 dapat disimpulkan bahwa
sistem kontrol temperatur pada heat exchanger adalah system
orde satu. Sehingga berdasarkan table Internal Model Control
(IMC) berbasis PID maka dengan gain proses first Order maka
akan didapatkan persamaan seperti dibawah ini :

K
8p(s) = 1y1 (2.20)

Jika orde dari suatu proses telah diketahui, maka dengan
menggunakan Tabel IMC-PID akan didapatkan nilai Kc, Ti dan
Td. Berdasarkan Tabel IMC-PID, gain Kc, Ti dan Td adalah
sebagai berikut ini.

T =Tg (2.21)
Ts

Ke=ix (2.22)

Gain CLg) = (2.23)

Atau jika menggunakan persamaan yang lain pada tabel
IMC-PID akan didapatkan persamaan seperti berikut ini.

a2

7 =L (2.24)

K.= Z;f;p” (2.25)
. _ Ystl

Gain CL(g = Gt 1) (2.26)

2.4 Pendekatan FOPDT (First Order Plus Dead Time)

FOPDT adalah suatu metode yang banyak digunakan untuk
menentukan parameter funing pada suatu pengendalian. Aplikasi
pendekatan FOPDT adalah dalam menentukan parameter Kc, Ti
dan Td. Parameter Kc, Ti dan Td yang telah didapatkan
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selanjutnya akan diterapkan pada controller jenis PID. Namun
untuk controller jenis PID yang dapat menggunakan pendekatan
ini adalah PID controller dengan nilai dead time kurang dari tiga
kali waktu yang dibutuhkan proses untuk mencapai settling time.

Persamaan FOPDT (First Order Plus Dead Time) dapat
didefinisikan ke dalam persamaan 2.64 berikut ini.

e—@ds

Gn=K (2.27)

s+1

Dimana parameter t adalah waktu yang dibutuhkan oufput untuk
mencapai 63.2% dari peak overshoot respon system. Sedangkan
komponen 6 adalah nilai dead time yang berarti waktu yang
dibutuhkan oleh output untuk mulai berubah. Penelitian yang
dilakukan oleh ibnu aryanto pada tahun 2006 menyebutkan bahwa
persamaan FOPDT (First Order Plus Dead Time) dapat didekati
dengan persamaan berikut.
a. Penggunaan pendekatan first order dengan time delay.
Dengan metode penaksiran Pade untuk First order plus
dead time akan didapatkan:

2 3
e =1 - zds + 25 —(”;f) (2.28)
Td
1-(=)S
s =20 (2.29)
1+ (7)5

b. Dengan memfaktorkan, didapatkan :
1-(ZHs 4

G =K — s et =Gm,Gmy, (2.30)
Td
_1-(5)s
Gmg, = (s (2.31)
c. Filter:
G =— f(s) =21 f 2.32
17 G f8) ==~ £(5) (2.32)
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Dengan :

1

f(s) = (2.33)

T As+1

Dimana A adalah parameter lamda yang mewakili filter
factor. Untuk proses pengendalian menggunakan Internal Model
Control (IMC), parameter A akan memepengaruhi respon kontrol
pada proses. Dengan persamaan 2.70 maka jika nilai A menurun
maka akan membuat nilai ideal dan membuat respon kontrol PID
akan meningkat. Dengan A yang optimal maka akan dihasilkan
performa terbaik dari respon proses. Menurut Rivera dalam
Seborg (2004 : 307) besar nilai A yang optimal dapat dilihat pada
persamaan 2.71 dan persamaan 2.72 :

A > 0,80 (2.34)
A >01t (2.35)

Di dalam sumber lain yang ditulis oleh Wyne Bequette,
untuk mendapatkan performa yang terbaik maka nilai lamda filter
harus sesuai dengan persamaan dibawah ini[14].

A > 156 (2.36)

Sedangkan pada jurnal Simple analytic rules for model
reduction and PID controller tuning menurut Sigurd Skogestad
besar nilai A adalah seperti pada persamaan 2.73 dibawah ini.

A=1 (2.37)

Penentuan parameter-parameter yang ada ternyata masih
menghasilkan eror yang cukup besar sehingga diperlukan suatu
hubungan untuk mendapatkan parameter PID yang lebih optimal.
Hubungan yang tepat untuk parameter pengendalian akan
menghasilkan akan menghasilkan pengendalian proses yang
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sesuai dengan yang diinginkan dengan menggunakan metode
IMC berbasis PID. Metode IMC berbasis PID merupakan suatu
metode kontrol yang digunakan untuk mendapatkan suatu system
kontrol yang robust terhadap nilai gangguan (disturbances) yang
akan langsung mempengaruhi system.

Berdasarkan penelitian yang dilakukan oleh Sigurd
Skogestad pada tahun 2001, IMC-PID dapat digunakan dengan
metode seperti berikut ini.

1.

Melakukan Pemodelan system yang akan menghasilkan
karakteristik dari system sebagai hasil dari persamaan
konsekutif.

Membuat model system loop terbuka untuk kemudian
merubah nilai set point sebesar +10% dari nilai yang telah
ditetapkan.

Menggunakan sinyal uji berupa sinyal step. Penggunaan
sinyal uji step akan menghasilkan respon system yang
mudah diamati. Respon system wuji step juga
mempresentasikan kinerja actuator (final element) untuk
mengartikan perintah dari controller.

Menggunakan metode FOPDT (first order plus dead
time) dari hasil respon loop terbuka untuk mendapatkan
nilai K, 0, T, te30, dan toge,.

Jika sudah mendapatkan parameter tersebut maka
selanjutnya menentukan parameter kendali berupa nilai
Kc, Ti, dan Td yang terdapat pada tabel IMC-PID.
Melihat respon system yang dihasilkan setelah controller
diaktifkan.
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Gambar 2.16 Uji open loop ketika diberikan input sinyal step
pada metode first order plus dead time[15]

Untuk menentukan parameter K, 0, 1, te3%, dan tisy dengan
metode FOPDT, maka dapat dicari dengan menggunakan
persamaan seperti berikut ini[16].

K = %‘ (2.38)

7= 1,5(t63% - tase) (2.39)

0=te30 - T (2.40)
dimana :

= gain steady state

perubahan steady state pada keluaran proses

perubahan step pada masukan

= waktu yang dibutuhkan untuk mencapai tingkat
kestabilan (settling time)

0 = waktu tunggu respon dari sebuah sistem (dead time)
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2.5 Analisa Performansi Pengendalian

Analisa sistem pengendalian digunakan untuk menghasilkan
respon sistem yang telah dirancang. Hasil dari bentuk analisa ini
berupa nilai kualitatif. Jenis respon kontrol akan berbeda-beda
berdasarkan orde dari sistem yang dikendalikan. Misalnya saja
untuk system orde satu akan berbeda dengan system orde dua.
Respon dinamik akan memiliki karakteristik yang berbeda
berdasarkan jenis plant yang dikontrol. Sehingga respon dinamik
setiap unit tergantung pada nilai masukan pada unit yang telah
digunakan. Untuk jenis analisa respon dinamik dapat dilihat pada
gambar 2.14 berikut ini[17].

of)

Allowable tolerance

0.5

o H
o H
o 1
HE H
t
-.._:,_—.J

ety

f.s

Gambar 2.17 Analisa karakteristik performansi
sistem[17]

Dari gambar diatas akan dapat dilakukan analisa performansi
dari respon system. Dan untuk mengetahui nilai performansi dari
nilai system maka perlu mendefinisikan nilai [IAE (Integral
Absolute Error), maximum overshoot dan settling time. Masing —
masing dari parameter tersebut dapat dicari dengan menganalisa
respon system yang didapatkan dari hasil simulasi sebagai berikut
ini :

a. 1AE (Integral absolute error)
IAE (Integral absolute error) merupakan kalkulasi dari
nilai error dengan menjumlahkan setiap nilai error yang
terjadi. Nilai IAE dapat direpresentasikan oleh gambar
2.15 berikut ini.

27



Variabel proses /&N
4

Decay ratio :E Dagrah ervor
a

¥ Waktu
Gambar 2.18 Penentuan nilai Integral Absolut Error (1IAE)[18]

Untuk menghitung IAE dapat menggunakan persamaan
dibawah ini :

IAE = [ e(t)dt (2.41)

b. Maximum overshoot
Nilai maximum overshoot adalah nilai puncak dari kurva
respon yang diukur. Setiap perusahaan memiliki
standarisasi tersendiri untuk nilai maximum overshoot.
Dan untuk menentukan persamaan maximum overshoot
dapat dihitung dengan menggunakan persamaan berikut
ini.

MO = —C(tpc)(:)“” x 100% (2.88)

c. Settling time
Settling time adalah waktu yang dibutuhkan system untuk
mencapai keadaan set point. Pada settling time terdapat
presentase untuk mennentukan nilai settling time yaitu
sebesar +2% atau £5% dari nilai set point.
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BAB III
METODOLOGI PERANCANGAN SISTEM

‘ Mulai )

A 4

Pengambilan data

A 4

Pemodelan heat exchanger
pada Software Hysys 8.4

v

Desain sistem pengendalian
feedback-feedforward P
dengan menggunakan

metode IMC PID

v

Analisis data dan
simulasi

Analisa performansi
sistem pengendalian

Penyusunan Laporan

A 4

‘ Selesai ’

Gambar 3.1 Diagram alir metodologi penelitian

Pada bab ini akan dijelaskan mengenai tahapan-tahapan
penelitian sesuai dengan rancangan sistem kontrol yang dibuat,
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seperti pemodelan heat exchanger sehingga mendapatkan fungsi
transfer dari heat exchanger. Desain system pengendali
feedforward-feedback dengan menggunakan Internal Model
Control (IMC) berbasis PID, pengambilan data proses untuk
digunakan sebagai parameter fungsi transfer, analisis data dan
simulasi menggunakan sofiware Hysys 8.4 berdasarkan data yang
telah diperoleh dari perusahaan. Hingga pengujian terhadap
model kontrol untuk dilakukan pengujian sebagai bentuk uji
terhadap performansi. Tahapan penelitian tugas akhir ini dapat
dilihat pada diagram alir pada gambar 3.1.
Dalam penelitian ini memiliki tahapan-tahapan dari
penelitian ini sebagai berikut ini.
1. Pengumpulan Data dan Desain Pemodelan shell and tube
heat exchanger
a. Identifikasi variabel yang akan digunakan sebagai
parameter di dalam pengolahan data berupa variabel
proses yaitu tekanan, laju aliran massa, komposisi dan
temperature.
b. Pengolahan data yang telah diperoleh digunakan untuk
pemodelan desain kontrol keat exchanger.
2. Desain sistem pengendali feedforward-feedback dengan
menggunakan metode IMC dan IMC berbasis PID.
a. Pembuatan diagram blok model feedforward-feedback
dengan menggunakan IMC
b. Pembuatan diagram blok model feedforward-feedback
dengan menggunakan IMC berbasis PID.
c. Pembuatan rangkaian controller yang akan digunakan
untuk merancang model
3. Pemodelan heat exchanger menggunakan software Hysys
8.4
a. Pengujian model heat exchanger dengan cara melihat
parameter — parameter setiap stream yang digunakan
dalam mode steady state terhadap data design yang
diberikan.
b. Pengujian model heat exchanger dengan cara melihat
parameter — parameter setiap stream yang digunakan
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dalam mode dinamic terhadap data design yang
diberikan.
4. Melakukan desain controller dengan menggunakan IMC
berbasis PID
5. Hasil dan analisa
a. Hasil dan analisa yang didapatkan pada penelitian ini
respon sistem dengan menggunakan metode IMC-PID
b. Jenis parameter yang digunakan dalam uji performansi
yaitu nilai maximum overshoot, settling time dan IAE.
6. Pembuatan Laporan

3.1 Pengambilan data dan pengolahan data

Pemodelan heat exchanger menggunakan software Hysys
8.4. Dimana sofiware ini merupakan suatu sofiware yang
digunakan untuk mensimulasikan proses yang ada di industri.
Dalam penggunaan software ini ada 5 macam field stream yang
harus diisikan, yaitu field name, temperatur, pressure, flow rate,
dan component. Jika salah satu field stream tidak kita isikan,
maka simulasi tidak akan dapat berjalan. Dari komposisi feed in
tube yang merupakan steam dan komposisi feed in shell yang
merupakan crude oil adalah sebagai berikut ini :

o Steamin :70% gas dan 30% air
e Production fluid in : 86% air dan 14% crude oil

Software Hysys 8.4 ini digunakan untuk mencari parameter-
parameter proses yang tidak dapat didapatkan pada saat
pengambilan data. Data inilah yang selanjutnya akan digunakan
untuk memodelkan proses yang akan disimulasikan sehingga
akan didapatkan model proses yang dianggap mewakili dari
kondisi di lapangan. Komposisi untuk production fluid dapat
dilihat di lampiran.

Komponen penyusun production fluid adalah C1-C40.
Sedangkan pada Hysys hanya terdapat komponen C1-C30, maka
perlu ditambahkan komponen baru agar mencapai C40.
Penambahan komponen ini menggunakan tools Hypotetical. Pada
Hypotetical akan dimasukkan jumlah Carbon (C) dan Hidrogen
(H) agar didapatkan nilai yang sesuai dengan rumus CyHau+2.
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Untuk pemodelan heat exchanger akan didapatkan model
matematis berupa fungsi transfer. Fungsi transfer ini merupakan
suatu model yang mewakili sistem pada plant heat exchanger.
Untuk mendapatkan gain proses pada Hysys, perlu dilakukan
simulasi feat exchanger dengan menggunakan uji perubahan set
point. Untuk mendapatkan simulasi yang dapat mewakili kondisi
real dari heat exchanger di lapangan maka dilakukan perhitungan
U actual (overall Heat Transfer Coefficient). Perhitungan U
actual bertujuan untuk mengetahui apakah kondisi heat exchanger
saat ini masih sesuai dengan data U dari desain. Nilai U sangat
berpengaruh terhadap proses pemanasan pada heat exchanger.
Sehingga ketika disimulasikan maka respon dari proses akan
dapat mewakili dari respon pada kondisi real. Untuk menghitung
Uactual menggunakan persamaan 3.1.

Uactual = o (3 . 1)

LMTD corrected x Ay

3.2 Desain sistem pengendalian temperature dengan
menggunakan heat exchanger pada Hysys 8.4

Untuk pemodelan sistem kontrol heat exchanger
menggunakan sofiware Hysys. Software Hysys ini merupakan
sebuah software yang telah diakui oleh industri proses yang ada
didunia. Software Hysys ini merupakan sebuah software yang
digunakan untuk merancang dan mensimulasikan proses yang ada
di industri. Untuk menggunakan software ini, diperlukan
beberapa parameter proses dan as Build Drawing heat exchanger
agar simulasi dapat dijalankan. Parameter proses tersebut meliputi
Temperature, Flow rate, Pressure, dan komponen penyusun
fluida. Jika salah satu dari variabel proses tersebut tidak diisikan
maka simulasi tidak akan dapat dijalankan.

Dalam menggunakan software Hysys dibutuhkan langkah-
langkah pemodelan Heat exchanger berdasarkan data lapangan
agar didapatkan hasil yang sesuai dengan data pada perusahaan.
Maka dari itu pemodelan pada software Hysys harus sistematis
mulai dari kondisi steady state sampai didapatkan respon sistem
untuk pemodelan FOPDT. Untuk lebih jelasnya, flowchart
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pemodelan heat exchanger di software Hysys 8.4 pada penelitian
ini dapat dilihat pada gambar 3.2 berikut ini.

Memasukkan data propertis fluida yang akan
digunakan dan memasukkan Fluid package yang akan
digunakan

|

Memilih komponen Heat Exchanger
untuk disimulasikan

'

Memasukkan data geometri heat exchanger sesuai
dengan data sheet dan memasukkan Uactual [
berdasarkan perhitungan

!

Memasukkan presentase
propertis dari fluida yang
akan disimulasikan

v

Memasukkan data proses yaitu temperatur, mass
flow, dan tekanan berdasarkan data dari
perusahaan ke setiap stream input dan stream
output di heat exchanger

Mengubah mode steady state ke mode
dinamik pada software Hysys 8.4

Kondisi steady state harus
sesuai dengan data proses

v

Pemasangan kontroller pada
simulasi heat exchanger

v

Mengaktifkan strip chart untuk
mendapatkan grafik respon dari
parameter yang diinginkan

v

Mengubah presentase bukaan valve
untuk mendapatkan respon
perubahan sistem

v

Menentukan model plant dengan
pendekatan FOPDT berdasarkan
respon yang dihasilkan

Selesai

Gambar 3.2 Flowchart pemodelan heat exchanger di sofiware

Hysys 8.4

Jika semua data yang telah diperlukan didapatkan, maka
langkah selanjutnya adalah memasukkan parameter-parameter
tersebut ke desain heat exchanger yang akan dibuat. Untuk
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simulasi yang akan dibuat adalah secara dinamik. Namun
sebelum kita menjalankan simulasi, perlu dilakukan simulasi
secara steady state terlebih dahulu. Pada keadaan steady state,
kita akan mengetahui variabel proses yang telah disimulasikan.
Perubahan variabel output dari proses akan sesuai dengan
perubahan variabel input yang telah kita atur. Namun pada
simulasi steady state ini tidak dapat berubah berdasarkan
perubahan waktu.

Simulasi yang kedua adalah dengan desain yang dinamik.
Desain dinamik merupakan sebuah desain yang mampu berubah
terhadap perubahan waktu. Pada desain dinamik ini akan
dipasang suatu controller untuk mengatur manipulated variable
yang berupa flow rate steam, dimana pengaturan flow rate steam
ini akan mempengaruhi temperature output dari production fluid
yang sedang dipanaskan. Desain secara dinamik merupakan
sebuah desain yang menggambarkan rea/ model dari sebuah
plant. Pada desain ini output dari plant akan berubah sesuai
dengan perubahan waktu. Pada desain dinamik ini dipasang suatu
controller untuk menjaga kesetimbangan massa dan energy pada
heat exchanger. Gambar 3.3 dibawah ini merupakan sebuah
gambar process desain heat exchanger menggunakan software
Hysys secara steady state.

shell
in

tube
VLV-100 §n
E-100
shell
out
-

tube
out

Gambar 3.3 Desain model heat exchanger dalam model
steady state
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Desain model heat exchanger dalam keadaan Steady State
berupa Process Flowsheet Diagram sehingga tidak memerlukan
controller yang dapat berubah terhadap waktu. Pada keadaan
steady state, nilai output akan berubah ketika salah satu nilai
input diubah. Nilai input pada heat exchanger adalah parameter
process yang ada pada shell input ataupun steam input.

—

—
shell
in

fa)

1 [ ] tube TIC-100
YLV-100 iy
E-100
shell
out
—

tube
out

Gambar 3.4 Desain model heat exchanger dalam model
dinamik

Gambar 3.4. adalah desain dinamik dari heat exchanger pada
software Hysys 8.4. Pada desain ini telah ditambahkan controller
yang berfungsi sebagai pengendali final element (control valve).
Control valve berfungsi untuk mengatur laju aliran dari steam
pada tube input. Laju aliran steam inilah yang menjadi pemanas
untuk production fluid di heat exchanger. Kontroller yang
ditambahkan  berfungsi  untuk  mempertahankan  nilai
kesetimbangan massa dan energy. Nilai stream yang dikontrol
adalah nilai stream yang selalu berubah-ubah terhadap waktu.
Karena dalam keadaan dinamik maka untuk mendapatkan heat
and mass balance dibutuhkan pemasangan /oop pengendalian.
Loop pengendalian yang digunakan pada heat exchanger adalah
TIC-100 (pengendali temperatur). Pemasangan TIC-100 pada
heat exchanger karena parameter temperatur pada output selalu
berubah-ubah berdasarkan waktu.
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Gambar 3.5 Desain model kontrol feedback-feedforward

Model yang dikatakan baik adalah model yang mendekati
data desain yang diberikan. Untuk itu perlu dilakukan validasi
agar data-data yang digunakan di dalam model dapat diterima.
Validasi dapat dilakukan dengan cara membandingkan semua
parameter proses yang ada pada masing-masing stream yang telah
dibuat. Apabila semua data parameter pada stream sudah
mendekati data desain maka dapat dikatakan bahwa model yang
dibuat telah valid. Data desain didapatkan dari PT Chevron
Pacific Indonesia Duri.

3.3 Uji open loop berdasarkan set point dan disturbances

Pemasangan controller memiliki tujuan agar mampu
mencapai keadaan yang telah diinginkan dengan cara mereduksi
error dan meningkatkan waktu untuk mencapai set point. Pada
pemasangan controller di desain heat exchanger terdapat dua
jenis uji yang dilakukan. Yang pertama adalah uji berdasarkan set
point dengan menggunakan data proses yang didapatkan dari
perusahaan. Dan yang kedua adalah uji berdasarkan perubahan
disturbance.

Pengujian berdasarkan perubahan nilai set point dilakukan
dengan menganggap bahwa proses tidak dipengaruhi oleh
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disturbances. Langkah-langkah untuk melakukan uji berdasarkan
set point adalah sebagai berikut ini.

1.

Pengambilan data open loop

Pengambilan data open loop yaitu dengan membuat
simulasi heat exchanger pada software Hysys yang telah
dipasang controller. Untuk simulasi open loop hubungan
antara proses dengan controller harus diputus dengan
cara memutus hubungan antara unit operasi dengan
controller. Memutus hubungan antara proses dengan
controller dapat dilakukan dengan mengubah mode auto
pada controller menjadi mode manual. Selanjutnya
adalah merubah manipulated variable yang berupa
bukaan valve pada kontroller menjadi 70% dari total
100%. Pengambilan data akan diplot pada grafik proses
(strip chart) di Hysys 8.4. Dapat juga dilakukan
perekaman data pada histori yang nantinya akan diplot
pada Microsoft Excel agar dapat dilihat bentuk
responnya. Pengambilan data akan terus dilakukan
sampai system mencapai keadaan yang stabil.

Menentukan parameter yang dicari

Setelah pengambilan data open loop, selanjutnya
dilakukan perhitungan untuk mendapatkan nilai process
time constant (1), process gain (K), dead time (0), 3%,
dan tyy. Untuk mencari semua parameter tersebut
digunakan persamaan sebagai berikut :

K=% 3.2)
tos = 0+ - (3.3)
tean=0+71 (3.4)
T=1,5 (t63% - t28%) (3.5)
0=ten-1 (3.6)

dimana :

K : gain steady state

A : perubahan steady state pada keluaran proses
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o : perubahan step pada masukan
trsn  : nilai pv ketika mencapai 28% perubahan awal
te3, : nilai pv ketika mencapai 63% perubahan awal

3. Menentukan nilai Ke, Ti dan Td yang didapatkan dari
table IMC-PID
Setelah didapatkan nilai dari parameter A, 0, teze, tasw,
dan K, selanjutnya adalah mencari nilai Kc, Ti dan Td
berdasarkan table IMC-PID. Karena respon dari sistem
heat exchanger adalah system orde satu, maka untuk
mendapatkan nilai Kc, Ti dan Td akan digunakan model
persamaan dalam bentuk FOPDT (First Order Plus Dead
Time) process.

Sedangkan untuk uji yang kedua adalah berdasarkan
perubahan disturbance. Uji berdasarkan disturbance adalah suatu
pengujian yang mampu mempertahankan nilai Heat and mass
balance ketika terjadi gangguan. Pada model system kontrol /eat
exchanger, gangguan dapat berupa perubahan temperatur
production fluid inlet pada sisi shell. Maka dibutuhkan suatu
pengendalian yang mampu mereduksi gangguan tersebut. Untuk
itu perlu dilakukan tuning berdasarkan nilai disturbance agar
system mampu menghadapi perubahan disturbance pada proses.
Model IMC-PID mampu membuat model yang tangguh (robust)
terhadap perubahan disturbances. Model yang tangguh adalah
model yang mampu mempertahankan diri terhadap pengaruh
gangguan agar tetap stabil. Oleh karena itu pada pengambilan
data closed loop, nilai set point tidak terpengaruh oleh proses.
Langkah-langkah yang dilakukan untuk tuning berdasarkan
perubahan disturbances pada heat exchanger adalah sebagai
berikut :

1. Pengambilan data open loop
Pengambilan data open loop yaitu dengan membuat
simulasi heat exchanger pada software Hysys yang telah
dipasang controller. Untuk simulasi open loop hubungan
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antara proses dengan controller harus diputus dengan cara
memutus hubungan antara unit operasi dengan controller.
Memutus hubungan antara proses dengan controller dapat
dilakukan dengan mengubah mode auto pada controller
menjadi mode manual. Selanjutnya adalah merubah
temperatur  input production fluid pada stream.
Penambahan temperature pada stream adalah sebesar =10
F. Pengambilan data akan diplot pada grafik proses (strip
chart) di Hysys 8.4. Dapat juga dilakukan perekaman
data pada histori yang nantinya akan diplot pada
Microsoft Excel agar dapat dilihat bentuk responnya.
Pengambilan data akan terus dilakukan sampai system
mencapai keadaan yang stabil.

2. Menentukan parameter yang dicari
Setelah pengambilan data open Joop, selanjutnya
dilakukan perhitungan untuk mendapatkan nilai process
time constant (1), process gain (K), dead time (0), te3u,
dan tyy. Untuk mencari semua parameter tersebut
digunakan persamaan sebagai berikut :

K= g (3.7)
tzs%:9+§ (3-8)
ts=0+1 (3.9
T=1,5 (t63% - t2s%) (3.10)
0=1te3%-T (3.11)

dimana :

K : gain steady state

A : perubahan steady state pada keluaran proses

) : perubahan step pada masukan

tg,  : milai pv ketika mencapai 28% perubahan awal

tez,  : nilai pv ketika mencapai 63% perubahan awal

Parameter diatas diperoleh dari hasil uji funing berdasarkan
disturbances dimana respon output masih dipengaruhi oleh
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temperature input production fluid (disturbances). Dengan
adanya perubahan nilai pada temperature production fluid input
maka hal ini akan mengganggu suatu proses yang sebelumnya
telah berjalan dengan stabil.

3.4 Pemodelan feedback-feedforward controller

Disturbances (gangguan) adalah suatu perubahan parameter
yang mampu mempengaruhi perubahan respon pada system
sehingga mengakibatkan sistem tidak stabil. Disturbances atau
gangguan yang mempengaruhi proses pada /eat exchanger adalah
perubahan temperatur production fluid yang akan dipanaskan.
Sehingga didalam suatu sistem kontrol, disturbance harus
diminimalisir agar mendapatkan suatu sistem yang stabil.

Berdasarkan jurnal dari Subhransu Padhee, Yuvraj Bhushan
Khare, dan Yaduvir Singh, untuk gain dan time konstan dari
disturbances didapatkan dari perubahan respon system
berdasarkan perubahan temperatur fluida yang akan dipanaskan.
Temperature production fluid input heat exchanger selalu
berubah sebagai akibat dari pengaruh kondisi lingkungan. Baik
itu kondisi lingkungan di wupstream well ataupun downstream
well. Hal ini akan berpengaruh terhadap konsumsi steam untuk
pemanasan production fluid input. Sehingga untuk mendapatkan
temperature production fluid setelah dipanaskan, maka perlu
adanya suatu kontrol yang mereduksi gangguan yang berupa
temperatur input production fluid dengan menggunakan
feedforward control. Dan untuk sistem yang mampu melakukan
tracking set point maka perlu sistem kontrol feedback.

Dan untuk mendapatkan kontrol yang robust dan dapat
mereduksi gangguan maka dibutuhkan suatu gain feedforward.
Gain feedforward akan memberikan suatu kompensasi terhadap
disturbances yang akan mempengaruhi proses. Maka untuk
menentukan parameter feedforward harus diketahui parameter
disturbance yang mempengaruhi proses. Sechingga dalam
menentukan parameter feedforward dapat lebih tepat.
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Transmitter
Gambar 3.6 arsitektur kontrol feedback-feedforward

Sehingga untuk parameter feedforward dapat didapatkan
berdasarkan persamaan 3.13.

Gg

Grr = o (3.12)
Dimana

Gsr : model feedforward

Gp : model proses

Setelah didapatkan nilai dari parameter A, 0, te3o, tasy, dan
K, maka selanjutnya mencari nilai Kc, Ti dan Td berdasarkan
tabel IMC-PID. Karena respon dari sistem /eat exchanger adalah
sistem orde satu, maka untuk mendapatkan nilai Kc, Ti dan Td
akan digunakan model persamaan dalam bentuk FOPDT (First
Order Plus Dead Time) process dengan menggunakan persamaan
seperti dibawabh ini :

FOPDT : G(s) =K

6s

-
TS+1 (3.13)
Untuk menentukan gain kontroller IMC-PID pada

pengendalian heat exchanger dapat menggunakan persamaan
seperti berikut.
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Gp=——¢0s (3.14)

To+1
e‘Tds=¢ (3.15)
14+ (5)S
jpt =2 (3.16)
ds = gy2. f(s) (3.17)
f(s)= asinz (3.18)
gs === (xsinz (3.19)
q _1-1.5:75:196 ()\541—1)2 (3.20)
s = ——or (3.21)

1.071(A%5+2As+1)

Persamaan 3.19 adalah fungsi transfer kontroller IMC-
PID. Pada IMC-PID controller dipengaruhi oleh lamda filter,besar
lamda filter telah ditentukan yaitu sebesar 0.2, 0.5, 0.8, 1, 2 dan 3.

3.5 Uji performansi sistem berdasarkan perubahan set point

dan disturbance

Uji tuning dilakukan dengan melihat berdasarkan set point
dan disturbances. Uji tuning sangat penting untuk dilakukan
karena jika runing tidak tepat maka akan mempengaruhi respon
dari proses yang dikendalikan. Jika tuning sudah benar, maka
system akan berjalan dengan baik. Sistem dikatakan berjalan
dengan baik apabila respon dari proses variabel akan mengikuti
nilai yang telah ditetapkan. Dengan uji tuning tersebut maka kita
akan dapat mengetahui apakah nilai Kc, Ti, dan Td yang telah
diatur dapat mengubah proses variabel yang telah ditentukan.
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Di dalam proses uji tuning berdasarkan set point dan
disturbances dilakukan secara closed loop. Uji open loop
digunakan untuk mengetahui parameter-parameter FOPDT (First
Order Plus Dead Time) seperti A, 0, te3%, t2sy, dan K. parameter-
parameter FOPDT tersebut selanjutnya akan digunakan untuk
menentukan nilai KC, TI dan Td berdasarkan tabel IMC-PID.
Nilai KC, TI dan Td yang telah didapatkan kemudian akan
dimasukkan ke controller.

Sedangkan untuk uji funing dengan closed loop maka akan
didapatkan respon system yang berupa nilai process variable.
Proses variabel akan dipengaruhi oleh parameter funing yang
telah diberikan kepada controller. Pada uji closed loop akan
didapatkan hasil dari respon kontrol sebagai akibat dari adanya
controller untuk menentukan nilai IAE (integral Absolut Error),
maximum overshoot dan settling time. Parameter IAE digunakan
untuk menjumlahkan error oleh respon proses variabel terhadap
set point yang ditentukan. Semakin besar IAE maka tuning yang
dilakukan untuk menentukan Kc, Ti dan Td kurang tepat. Nilai
overshoot digunakan untuk mengetahui respon kendali yang
diberikan controller terhadap proses variabel. Semakin besar nilai
maximum overshoot maka semakin lama waktu yang dibutuhkan
untuk mendapatkan nilai dari set point yang telah ditentukan.
Settling time digunakan untuk menentukan seberapa cepat respon
dari system untuk mencapai nilai set poin. Dari settling time akan
dapat dicari nilai dari time konstan yaitu pada keadaan 63%
waktu yang dibutuhkan untuk mencapai set point. Jika settling
time semakin lama maka time constant akan semakin besar
sehingga tuning yang dilakukan untuk menentukan nilai Kc, Ti,
dan Td kurang tepat.
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Halaman ini memang dikosongkan
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BAB IV
PENGUJIAN DAN ANALISIS DATA

Pada bab ini akan membahas tentang analisis data dan
pembahasan mengenai hasil dari penelitian yang dilakukan.
Respon dari plant akan dibahas sesuai dengan jenis tuning yang
dilakukan. Respon sistem didapatkan dari hasil simulasi di
software Hysys 8.4.

4.1 Pemodelan pada proses heat exchanger dengan
menggunakan software Hysys 8.4
Kebutuhan akan suatu metode kontrol yang tepat karena
pada plant heat exchanger di Central Gathering Station 5 masih
secara manual. Sehingga temperatur output dari heat exchanger
masih fluktuasi sebagai akibat dari perubahan temperature input.
250

200 i

150 +

100

Temperature (F)

50

0

1 41 81 121 161 201 241 281 321 361 401 441 481 521

Data per 15 menit
e Temperature out

Gambar 4.1 Respon sistem temperature production fluid output
terhadap perubahan waktu.

Untuk mengatur agar output dari heat exchanger sesuai
dengan yang diinginkan maka valve untuk mengatur steam yang
berfungsi sebagai pemanas masih dilakukan secara manual.
Sehingga grafik temperature output pada gambar 4.1 tidak jauh
berbeda dengan temperature production fluid yang masuk ke
dalam heat exchanger untuk dipanaskan. Temperatur production
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Fluid yang masuk ke dalam heat exchanger adalah sebagai
berikut ini.

180
160

140 -~
120 +
100

80
60
40
20

0

Temperatur (F)

1 51 101 151 201 251 301 351 401 451 501

Data per 15 menit
= Temperature in

Gambar 4.2 Data temperature production fluid input terhadap
perubahan waktu.

Gambar 4.1 menunjukkan bahwa temperature production
Fluid yang masuk ke dalam heat exchanger tidak konstan.
Sedangkan untuk aliran pemanas yang masuk tidak disesuaikan
dengan perubahan temperature production fluid yang masuk ke
heat exchanger. Sebagai akibatnya temperature production fluid
output menjadi tidak menentu sesuai dengan femperature input
dari production Fluid.

Temperatur output dari heat exchanger seharusnya
disetting pada suhu 160 F. Untuk proses setelah pemanasan pada
heat exchanger adalah proses pemisahan pada unit Gas Boot.
Dimana pada unit ini production fluid dipisahkan dari zat-zat
pengotor seperti air, pasir dan gas-gas yang berbahaya. Proses
pemisahan ini menggunakan bahan kimia sebagai demulsifier
agar didapatkan crude oil yang benar-benar bersih. Bahan kimia
yang digunakan sebagai demulsifier akan bekerja secara optimal
pada temperatur proses 190 F. Namun jika temperatur production
fluid kurang atau lebih dati 160 F maka akan ditambahkan bahan
kimia tambahan untuk memaksimalkan kerja dari demulsifier.
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Berdasarkan grafik 4.1 maka untuk mendapatkan
temperature output dari production fluid yang dipanaskan adalah
dengan mengatur bukaan valve sesuai dengan panas yang
dibutuhkan untuk pemanasan crude oil. Maka dari itu untuk
mendapatkan temperature output sesuai dengan yang diinginkan
perlu ditambahkan suatu kontrol yang automatic untuk mengatur
laju aliran steam. Sehingga nilai Set poin pada suhu 160 F pada
production fluid dapat dijaga.

Untuk mendapatkan hasil simulasi sistem kontrol dengan
menggunakan software Matlab R2009a maka dibutuhkan suatu
fungsi transfer dari proses yang sedang berlangsung. Karena pada
keadaan real tidak diperbolehkan untuk mengubah-ubah nilai set
point dan presentase bukaan actuator pada plant maka digunakan
software Hysys 8.4 untuk mensimulasikan proses yang sedang
berlangsung. Untuk mendapatkan suatu model proses yang
mewakili keadaan sebenarnya maka dimensi dan data input-
output dari heat exchanger harus berdasarkan data lapangan. Data
yang akan dimasukkan dan cara menggunakan software Hysys
8.4 terdapat pada lampiran dan yang paling penting ketika
menggunakan software Hysys adalah data proses. Selain data
proses dan dimensi dari heat exchanger. Dibutuhkan juga data
propertis dari  production fluid (crude o0il) yang akan
disimulasikan. Data propertis ini merupakan komposisi dari crude
oil yang terdiri dari C1 sampai C40 dengan rumus senyawa C;Hy4
sampai dengan CsoHs,.

Heat exchanger yang digunakan adalah fasilitas lama,
maka perlu dilakukan perhitungan ulang untuk U(overall heat
transfer coefficient) actual berdasarkan data proses di lapangan.
Perhitungan Uactual dibutuhkan untuk mendapatkan nilai U
(overall heat transfer coefficient) dari heat exchanger yang masih
dioperasikan. Untuk mendapatkan U actual dibutuhkan data-data
desain heat exchanger seperti berikut ini.

Tabel 4.1 Parameter desain

No Parameter dan satuan Nilai
1 A (m?) 404
2 Effective length tube 6.656
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(m)

3 Ao () 212.8012581

Product heat capacity

4 (KJ/Kg°C) il

5 DO tube (m) 0.01905

6 Number of baffles 11

7 ID tube (m) 0.01483

X Central baffle spacing 0.521
(m)

9 Inlet baffle spacing 0.686
m

10 Outlet baffle spacing 0.76
(m)

11 Number of tube 534

12 Number of shell 1

Data pada tabel 4.1, akan digunakan untuk mendapatkan
nilai U actual. Data-data tersebut didapatkan dari mechanical
drawing heat exchanger. Jenis dari heat exchanger yang
digunakan adalah shell and tube. proses pemanasan dilakukan
dengan steam yang dilewatkan sisi fube dan fluida yang
dipanaskan berupa production fluid yang dilewatkan pada sisi
shell. Dengan menggunakan perhitungan berdasarkan prinsip
perpindahan panas, maka U actual akan dapat dihitung. Dari data-
data lapangan dan data geometri heat exchanger akan dapat
dilakukan perhitungan, maka akan didapatkan nilai U actual
sebagai berikut ini.

Tabel 4.2 Perhitungan U actual

no Parameter nilai Satuan
1 T in Steam (tube) Th,in 134.44 °C
2 Tour Steam (tube) Ty, out 80 °C
Tube temperature difference o
3 UT) 54.44 C
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4 Tin crude (shell) tc,in 48.28 °C

5 Tout crude (shell) tc,out 76.38 °C
Shell temperature difference o

6 4T) 28.1 C

7 Flowrate in shell 23527.78 kg/hr

8 R 1.937367

9 P 0.326137

10 F (LMTD correction factor) 0.93461

11 Approach in 58.06 °C

12 Approach out 31.72 °C

13 Log Mean Temp Difference 43.57107 °C

14 LMTD corrected 40.72196 °C

15 AH 1450565 MW

16 Fouling resistance 0.004119 | m2 °C/W

17 U actual 167.3919 | W/m2°C

18 U clean from design 539 W/m2°C

19 UA actual 67626.33 W/eC

20 Efficiency 0.31056 %

21 U fouling 242.7941 | W/m2 °C
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sehingga heat

U actual adalah nilai U dari heat exchanger dengan
keadaan atau kondisi saat ini.. Kondisi bersih dapat diartikan
bahwa didalam heat exchanger tidak terdapat zat pengotor
(fouling) dan kebocoran
beroperasi secara optimal. Sedangkan pada kenyatannya di dalam
heat exchanger telah terjadi fouling. Sehingga perlu dilakukan
perhitungan U actual. Berdasarkan table 4.1 dapat dilihat

exchanger dapat




perbedaan antara U actual dan U clean dimana U clean > U
actual. Sehingga dapat disimpulkan bahwa didalam /eat
exchanger terjadi fouling.

Nilai U actual akan digunakan sebagai parameter yang akan
dimasukkan kedalam parameter heat exchanger di Hysys 8.4. Jika
nilai U terlalu besar maka respon dari proses akan semakin cepat.
Dan untuk mendapatkan respon yang mendekati atau sama
dengan respon sistem dilapangan maka dimasukkan U actual.

Dengan menggunakan sofiware Hysys 8.4 akan didapatkan
data hasil uji tuning dan uji disturbances berupa respon heat
exchanger. Untuk uji tuning, plant heat exchanger diberikan
perubahan masukan steam melalui control valve sebesar 20%.
Untuk respon dari sistem setelah diberikan perlakuan adalah
sebagai berikut ini.

200
150 — Precentag
o _/ e open %
3
®
$ 100
3 s Productio
P n Fluid
50 J Header (F)
0

1 6 11 16 21 26 31 36 41
data per 10 second

Gambar 4.3 Data respon open loop heat exchanger hasil dari uji

tuning

Respon pada Gambar 4.3 adalah respon plant berdasarkan
perubahan set point. Dari hasil respon yang telah didapatkan
maka selanjutnya dilakukan pemodelan dengan pendekatan
FOPDT. Hasil perhitungan dari respon 4.3 adalah sebagai berikut
ini.
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Tabel 4.3 Hasil open loop berdasarkan perubahan masukan

perubahan steady state (A) 53.57562334
perubahan step masukan (J) 50
Gain Steady state (K) 1.071512467
time konstant 1.154400304
time delay 0.057910207
t63% 1.212310511
t28% 0.442710308

Dari respon sistem pada gambar 4.3 dapat dihasilkan suatu
model plant dengan pendekatan FOPDT. Model ini dapat
mewakili respon dari plant yang akan disimulasikan dengan
software Matlab R2009a. Dari bentuk respon pada gambar 4.3
didapatkan fungsi transfer plant heat exchanger seperti dibawah
ini.

_ 1071  _0.057s
Gp 1.154s+1e 4.1)

Fungsi transfer pada persamaan 4.1 adalah fungsi transfer
yang mewakili proses pada plant heat exchanger. Sedangkan
untuk fungsi transfer disturbance, dilakukan pengujian dengan
menambahkan nilai disturbance sebesar 20 F. Grafik respon dari
sistem heat exchanger dapat dilihat pada gambar 4.4.
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Gambar 4.4 Data respon open loop heat exchanger hasil dari uji
disturbances

Bentuk respon pada gambar 4.4 dapat didefinisikan sebagai
disturbances yang mempengaruhi plant heat exchanger. Suatu
kontrol yang optimal adalah kontrol yang mampu mereduksi
pengaruh dari disturbances. Untuk mendesain suatu kontrol yang
robust maka dibutuhkan suatu sistem yang mampu mengurangi
disturbances tersebut. Dari hasil perhitungan menggunakan
pendekatan FOPDT maka akan didapatkan hasil sebagai berikut.

Tabel 4.4 Hasil uji berdasarkan perubahan disturbances

perubahan steady state (A) 76.03615942
perubahan step masukan (3) 10
Gain Steady state (K) 7.603615942
time konstant 0.094320081
time delay 0.87439538
to3% 0.968715461
t28% 0.905835407
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Respon system berdasarkan disturbances digunakan untuk
mendapatkan fungi transfer dari disturbance. Fungsi transfer
disturbances dapat dilihat pada persamaan 4.2.

Gd = 7.603 o—0.87s (4.2)
0.094¢+1 ’

4.2 Hasil simulasi IMC-PID dengan arsitektur feedforward-

feedback control

IMC-PID merupakan salah satu kontrol yang digunakan
untuk mendapatkan respon sistem yang robust. Berdasarkan
penelitian yang telah dilakukan sebelumnya, sistem kontrol IMC
berbasis PID dengan arsitektur feedforward-feedback control
merupakan sistem yang robust dan tahan terhadap efek dari
gangguan. Untuk mendapatkan analisa dari hasil simulasi yang
telah dilakukan dengan menggunakan software Matlab R2013a.

Dengan menggunakan metode IMC-PID maka akan
didapatkan parameter kontrol yang mampu mempercepat settling
time dengan pengaruh lamda filter. Dengan metode kontrol IMC-
PID maka didapatkan model controller sebagai berikut ini.

1154441
Ge = 1.071(A2s2+2415) (4-.3)

Nilai lamda filter akan diberikan sesuai dengan nilai yang
telah ditentukan. Untuk mendapatkan relasi antara sistem kontrol
IMC dan IMC PID maka parameter lamda filter yang digunakan
sama dengan lamda filter pada sistem kontrol IMC. Pemilihan
nilai lamda filter pada penelitian ini telah ditentukan dengan nilai
A1=02,1=051=0841=1, A=2, dan A = 3. Pemilihan
nilai lamda filter tersebut agar terlihat perbedaan antara lamda
A = 1dan A < 1. Dengan variasi lamda filter yang diberikan pada
penelitian ini maka akan didapatkan perbedaan performansi
sebagai hasil dari simulasi. Dari hasil performansi itu kemudian
akan ditarik kesimpulan untuk nilai lamda yang paling optimal.
Diagram blok IMC-PID pada Simulink dapat dilihat pada gambar
4.5.
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Gambar 4.5 Diagram blok IMC-PID di Simulink

Setelah diagram blok didapatkan maka selanjutnya
dilakukan simulasi pada sofiware Matlab R2013a sehingga akan
didapatkan respon dari sistem kontrol yang telah didesain. Dapat
dilihat pada gambar 4.5 bahwa invers dari plant sudah tidak
dimasukkan ke dalam blok diagram. Dan untuk hasil dari simulasi
yang telah dilakukan dapat dilihat pada gambar 4.6 seperti
dibawah ini.

Gambar 4.6 Respon IMC-PID tanpa adanya gangguan dengan
nilaid =1
Respon sistem pada gambar 4.6 didapatkan berdasarkan uji step
sehingga didapatkan respon yang mencapai set point. Pada
gambar 4.6 merupakan hasil performansi dari IMC-PID dengan
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nilai 4 >1. Sedangkan untuk melihat performansi dari
performansi IMC-PID dengan nilai A < 1. Dengan menggunakan
nilai lamda dibawah satu maka akan dapat dilihat respon dan
performansi dari sistem yang telah di desain. Dengan
menggunakan nilai 4 < 1 maka akan didapatkan hasil simulasi
sebagai berikut ini.

Gambar 4.7 Respon IMC-PID tanpa pengaruh gangguan dengan
nilaidl <1

Dari respon sistem pada gambar 4.7 dapat dianalisa nilai
performansi dari sistem kontrol yang telah didesain. Dapat dilihat
bahwa pada kondisi untuk mencapai settling time terdapat osilasi
pada respon sistem. Dari respon sistem dapat dianalisa nilai
performansi dari sistem kontrol yang telah didesain. Dengan
membandingkan antara respon sistem menggunakan A > 1 dan
A < 1, maka akan didapatkan parameter performansi dari semua
lamda filter yang digunakan. Performansi sebagai hasil dari
simulasi pada Software Matlab R2013a dari sistem kontrol yang
telah di desain dapat dilihat pada tabel 4.5 berikut ini.
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Tabel 4.5 Uji performansi IMC-PID tanpa pengaruh gangguan.

Lamaa | Senzame | 1y [ Malsinun
0.2 3.32 64.89 | 0.688057975
0.5 5.45 160 0
0.8 9.5 255.5 0
1 10.53 365.1 0
2 15.85 640 0
3 23.018 960 0

Tabel 4.5 adalah hasil dari uji berdasarkan perubahan set
point. Untuk mendapatkan sistem yang tangguh maka diperlukan
uji sistem terhadap perubahan disturbances. Pada uji disturbances
ini, diberikan gangguan sebesar 10 F. Untuk mengetahui apakah
sistem kontrol IMC-PID ini tahan terhadap gangguan
disturbances maka dapat dilihat pada gambar 4.8berikut ini.

Gambar 4.8 Respon IMC-PID setelah adanya gangguan dengan
nilaid > 1
Gambar 4.8 merupakan hasil respon dari IMC-PID dengan
efek gangguan sebesar 10 F. Dengan menggunakan nilai 1 < 1
maka akan didapatkan hasil simulasi sebagai berikut ini.
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Gambar 4.9 Respon IMC-PID setelah adanya gangguan dengan
nilaid > 1

Dari ketiga nilai lamda filter yang diberikan, memiliki
respon yang tidak jauh berbeda. Dari hasil respon yang
didapatkan maka akan didapatkan hasil performansi yang dapat
dilihat pada tabel 4.6.

Tabel 4.6 Performansi IMC-PID berdasarkan perubahan
disturbances

Lamaa | Setname |y | Mok
0.2 3.32 1091.562 0.688057975
0.5 5.45 2356.847 0
0.8 9.5 3794.87 0

1 10.53 365.1 0
15.85 640 0
3 23.018 960 0
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4.3 Hasil simulasi IMC-PID kontrol di software Hysys 8.4

Berdasarkan hasil desain controller IMC-PID dengan
pengaruh gangguan berupa perubahan ftemperature input
production fluid, dapat diketahui bahwa sistem tidak memiliki
nilai maximum overshoot dan Integral Absolut Error yang besar.
Hal ini menunjukkan bahwa sistem kendali IMC-PID mampu
mereduksi pengaruh dari disturbances yang diberikan. Hal ini
dapat dilihat pada gambar 4.9 ketika diberikan gangguan sebesar
10 F, maka sistem akan dapat mereduksi gangguan tersebut.

Hysys merupakan sebuah software yang telah diakui oleh
sebagian besar industri proses sebagai simulator untuk proses
yang sedang berlangsung atau yang akan dirancang. Sehingga
software ini sangat membantu dalam perancangan suatu pabrik
atau untuk mengidentifikasi permasalahan pada saat plant
dijalankan. Simulasi dengan menggunakan software Hysys dapat
dianggap sebagai simulasi kontrol secara real plant. Hal ini
karena di software Hysys terdapat simulasi plant dengan
pendekatan berdasarkan data proses yang telah didapatkan
dilapangan. Sehingga model di Hysys dapat dianggap mewakili
keadaan nyata dari p/ant yang sedang dikontrol.

Dengan menggunakan software Hysys 8.4 akan didapatkan
respon hasil dari funing IMC-PID berupa grafik respon closed
loop. Nilai Kc, Ti dan Td didapatkan dari hasil perhitungan pada
Hysys 8.4 atau dapat juga menggunakan tabel IMC-PID. Dengan
menggunakan nilai lamda=1 maka akan didapatkan nilai
Kc=1.07, Ti=1.18 dan Td=0.0278. Dari nilai K¢, Ti dan Td yang
telah didapatkan maka akan didapatkan hasil respon femperature
output production fluid terhadap set point adalah sebagai berikut
ini. Set point yang digunakan pada uji closed loop ini adalah 160
F. Set point sebesar 160 F ditetapkan oleh perusahaan karena
sebelum masuk ke proses selanjutnya akan ada pencampuran
antara production fluid dengan steam kondensat. Setelah
percampuran ini maka production fluid akan dimasukkan ke Gas
boot dan ditambahkan demulsifier untuk proses pemisahan antara
partikel air dengan minyak.
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Gambar 4.10 Respon closed loop lamda = 1 pada software

Hysys 8.4

Sedangkan untuk pengaruh perubahan disturbances
terhadap respon dapat dilihat pada gambar 4.11 dibawah ini.
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Gambar 4.11 Respon sistem terhadap pengaruh perubahan

disturbances dengan nilai A=1

Sedangkan untuk nilai lamda=2 maka akan didapatkan nilai
Kc=0.544, Ti=1.18 dan Td=0.0278. Sehingga akan didapatkan
grafik respon closed loop seperti berikut ini.
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Gambar 4.12 Respon closed loop lamda = 2 pada software
Hysys 8.4

Gambar 4.12 dapat mempresentasikan hasil funing IMC
PID dengan nilai lamda filter=2. Sedangkan untuk pengaruh
perubahan disturbances terhadap respon dapat dilihat pada
gambar 4.13 dibawabh ini.
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Gambar 4.13 Respon sistem terhadap pengaruh perubahan
disturbances dengan nilai A=2

Dan untuk IMC-PID dengan menggunakan nilai lamda=3
akan didapatkan nilai Kc=0.036, Ti=1.18 dan Td=0.0278.
Sehingga akan didapatkan grafik respon seperti berikut ini.
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Gambar 4.14 Respon closed loop lamda = 3 pada software
Hysys 8.4

Data proses didapatkan dari history software Hysys 8.4
yang diolah ke dalam Microsoft excel sehingga akan didapatkan
nilai variabel proses yang telah disimulasikan. Dan jika respon
dalam keadaan steady dipengaruhi oleh perubahan disturbances
akan didapatkan respon seperti gambar 4.15 dibawah ini.
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Gambar 4.15 Respon sistem terhadap pengaruh perubahan
disturbances dengan nilai A=3

Dari hasil simulasi dengan menggunakan nilai A = 1 dapat
dilihat bahwa dengan nilai lamda yang semakin kecil maka akan
didapatkan respon yang semakin baik. Untuk membuktikan
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pernyataan ini maka dilakukan simulasi dengan nilai A < 1.
Dengan menggunakan nilai lamda=0.8 maka akan didapatkan
nilai Ke=1.13, Ti=1.18 dan Td=0.0287. Sehingga akan
didapatkan grafik respon seperti berikut ini.
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Gambar 4.16 Respon closed loop lamda = 0.8 pada software
Hysys 8.4

Gambar 4.16 dapat mempresentasikan hasil tuning IMC
PID dengan nilai lamda filter=0.8. Sedangkan untuk pengaruh
perubahan disturbances terhadap respon dapat dilihat pada
gambar 4.17 dibawabh ini.
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Gambar 4.17 Respon sistem terhadap pengaruh perubahan
disturbances dengan nilai A=0.8

62



Dan untuk IMC-PID dengan menggunakan nilai lamda=0.5
akan didapatkan nilai Kc=2.09, Ti=1.18 dan Td=0.0278.
Sehingga akan didapatkan grafik respon seperti berikut ini.
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Gambar 4.18 Respon closed loop lamda = 0.5 pada software
Hysys 8.4

Gambar 4.18 dapat mempresentasikan hasil tuning IMC
PID dengan nilai lamda filter=0.5. Sedangkan untuk pengaruh

perubahan disturbances terhadap respon dapat dilihat pada
gambar 4.19 dibawah ini.

180
T 160 - — e PF
§ 150 temperatur
© e Input
g 140 Pk
g temperatur
= 130 e output
Set Point
120
—4
110
1 1 21 31 41 51 61
Data per 20 detik

Gambar 4.19 Respon sistem terhadap pengaruh perubahan
disturbances dengan nilai A=0.5
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Untuk simulasi IMC-PID yang terakhir dengan
menggunakan nilai lamda=0.2 akan didapatkan nilai Kc=4.83,

Ti=1.18 dan Td=0.0278. Sehingga akan didapatkan grafik respon
seperti berikut ini.
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Gambar 4.20 Respon closed loop lamda = 0.2 pada software
Hysys 8.4

Gambar 4.20 dapat mempresentasikan hasil funing IMC
PID dengan nilai lamda filter=0.2. Sedangkan untuk pengaruh
perubahan disturbances terhadap respon dengan nilai lamda
filter=0.2 dapat dilihat pada gambar 4.21 dibawah ini.
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Gambar 4.21 Respon sistem terhadap pengaruh perubahan
disturbances dengan nilai A=0.2
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Dari nilai lamda filter yang telah disimulasikan maka akan
didapatkan nilai performansi dari proses control. Dari hasil tuning
yang dilakukan secara real plant di software Hysys 8.4 akan
dapat diketahui perbedaan performansi antara nilai lamda filter
yang diberikan.

Tabel 4.7 Uji performansi respon pada Hysys 8.4

Uji set point

Lamda | PID | SGUNEANC| 1ap | M
Kc=4.83

02 | T=LI8 780 279.634 6.8006
Td=0.027
8
Kc=2.09

05 | Ti=1.18 1120 432499 | 7345781
Td=0.025
Ke=1.13

08 | Ti=1.18 1040 313.484 | 2.173379
Td=0.027
Ke=1.07

1 Ti=1.18 900 360.46 2.893
Td=0.027
8
Kc=0.544

2 Ti=1.18 1180 577.589 5.096
Td=0.025
Ke=0.036

3 Ti=1.18 1260 668.665 2.819
Td=0.027
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Perbedaan antara ketiga hasil tuning dengan memberikan
nilai lamda=0.2, lamda=0.5, lamda=0.8, lamda=1, lamda=2 dan
lamda=3 akan didapatkan perbedaan berupa settling time,
maximum overshoot dan IAE (Integral Absolut Error). Hasil
analisa performansi berdasarkan uji perubahan set point dan
perubahan disturbances pada simulasi secara real plant di Hysys
8.4 dapat dilihat pada tabel 4.7 dan tabel 4.8.

Tabel 4.8 Uji performansi terhadap perubahan disturbances

Uji perubahan disturbances
Settling Maximum
Lamda PID time IAE overshoot
(second) (%)

Kc=4.83

0.2 Ti=1.18 900 92.56867 | 3.78744895
Td=0.0278
Kc=2.09

0.5 Ti=1.18 660 116.5484 | 5.51632795
Td=0.025
Ke=1.13

0.8 Ti=1.18 480 134.9215 | 5.86122009
Td=0.027
Kce=1.07

1 Ti=1.18 520 100.3773 | 3.77976145
Td=0.0278
Kc=0.544

2 Ti=1.18 640 120.9057 | 5.5310342
Td=0.025
Kc=0.036

3 Ti=1.18 920 124.3303 | 5.29872009
Td=0.027
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Tabel 4.10 menunjukkan hasil dari uji terhadap perubahan
set point. Dari tabel tersebut dapat diketahui bahwa parameter
lamda 1 dengan nilai Kc=1.07, Ti=1.18 dan Td=0.0278 memiliki
respon sistem yang lebih baik dibandingkan dengan tuning PID
dengan menggunakan parameter lamda=2 dan lamda=3. Hal ini
dapat ditunjukkan melalui nilai settling time sebesar 900 second,
IAE sebesar 360.46 F dan maxmum overshoot sebesar 2.893%.
semua parameter ini lebih baik dibandingkan dengan nilai
lamda=1 dan nilai lamda=2. Sehingga dapat disimpulkan bahwa
nilai lamda=1 memiliki respon yang terbaik dibandingkan nilai
lamda=2 dan nilai lamda=3.

Sedangkan untuk uji berdasarkan perubahan disturbances
dapat dilihat pada tabel 4.11 merupakan hasil dari uji performansi
terhadap perubahan disturbances. Dengan perubahan temperatur
production fluid sebesar 3 F, maka akan didapatkan perbandingan
performansi sistem kontrol yang terbaik. Dari hasil uji
performansi dapat diketahui bahwa parameter PID dengan
menggunakan lamda=1 memiliki respon yang terbaik dengan nilai
settling time=520 second, IAE sebesar 100.3773 dan maximum
overshoot sebesar 3.7797%.
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Halaman ini memang dikosongkan
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BAB V
KESIMPULAN DAN SARAN

5.1 Kesimpulan

Dari eksperimen yang telah dilakukan maka didapatkan hasil

sebagai berikut ini :

1. Pemodelan heat exchanger dapat dilakukan dengan
pendekatan FOPDT (First Order Plus Dead Time)
menggunakan software Hysys 8.4 dengan cara uji step dan
uji perubahan disturbances. Validasi model di Hysys 8.4
dilakukan dengan cara validasi data proses, validasi
geometri berdasarkan data sheet dari heat exchanger.
Berdasarkan respon sistem sebagai hasil dari simulasi
menggunakan Matlab R2013a didapatkan nilai lamda yang
terbaik adalah A=1 dan sistem IMC-PID dengan nilai
settling time sebesar 10.53 menit, maximum overshoot=0%
dan Integral Absolut Error sebesar 365.1.

2. Dari hasil simulasi yang telah dilakukan, IMC-PID dengan
arsitektur feedforward-feedback merupakan sistem kontrol
yang mampu melakukan tracking set point serta
mengurangi  efek  disturbances.  Simulasi  dengan
menggunakan sofiware Hysys 8.4 didapatkan nilai lamda
yang terbaik adalah A=1 dengan nilai Kc=1.07, Ti=1.18 dan
Td=0.0278. Dari hasil simulasi uji performansi berdasarkan
perubahan set point didapatkan nilai settling time sebesar
900 second, IAE sebesar 360.46 F dan maximum overshoot
sebesar  2.893%.. Sedangkan berdasarkan perubahan
disturbances dengan hasil settling time=520 second, 1AE
sebesar 100.3773 dan maximum overshoot sebesar
3.7797%.

5.2 Saran
Dari hasil tugas akhir ini dapat diberikan beberapa saran untuk
pengembangan penelitian selanjutnya antara lain :
1. Perlu dilakukan pemodelan heat exchanger dengan
disturbances berupa perubahan laju aliran pada
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production fluid input. Hal ini dikarenakan laju aliran
production fluid Input berubah terhadap waktu seiring
dengan berkurangnya pasokan production fluid dari well
station.

Perlu adanya metode pengendalian lain untuk
mengendalikan femperature berdasarkan laju aliran steam

sehingga didapatkan pembanding metode kontrol mana
yang lebih optimal.
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Lampiran 1

Tabel IMC-PID



Lampiran 9
Hasil simulasi IMC-PID menggunakan software Hysys 8.4

1. Simulasi IMC-PID dengan nilai lamda 0.2

Production
Fluid Header Pruduction Fluid
Temperature header
time F Set Point | temperature input
20 119.0947945 | 119.0912 115
40 119.116954 | 119.1091 115
60 119.1427263 | 119.1276 115
80 119.1339175 | 119.1232 115
100 121.7577815 160 115
120 128.604049 160 115
140 135.2269733 160 115
160 141.0348639 160 115
180 145.8733618 160 115
200 149.6703223 160 115
220 152.408787 160 115
240 156.2804034 160 115
260 160.0792421 160 115
280 163.1214452 160 115
300 165.5159751 160 115
320 167.3752371 160 115
340 168.792904 160 115
360 169.8267524 160 115
380 170.4908314 160 115
400 170.8022108 160 115




420 170.8809972 160 115
440 170.4101699 160 115
460 169.148369 160 115
480 167.5038982 160 115
500 165.4896074 160 115
520 163.4202344 160 115
540 161.321568 160 115
560 159.5031538 160 115
580 158.3543017 160 115
600 158.1849036 160 115
620 158.927979 160 115
640 160.1163815 160 115
660 161.2028862 160 115
680 161.8248453 160 115
700 161.861894 160 115
720 161.3827618 160 115
740 160.5742197 160 115
760 159.6782755 160 115
780 158.9493084 160 115
800 158.6112168 160 115
820 158.7648383 160 115
840 159.3142479 160 115
860 160.0140448 160 115
880 160.6031495 160 115
900 160.9098211 160 115
920 160.8839559 160 115
940 160.579655 160 115
960 160.1201557 160 115
980 159.6587292 160 115




1000 159.341461 160 115
1020 159.264191 160 115
1040 159.4346928 160 115
1060 159.7692567 160 115
1080 160.1342171 160 115
1100 160.4052265 160 115
1120 160.5086538 160 115
1140 160.4347394 160 115
1160 160.2283431 160 115
1180 159.9682393 160 115
1200 159.7420039 160 115
1220 159.6201957 160 115
1240 159.6339076 160 115
1260 159.765322 160 115
1280 159.9573847 160 115
1300 160.1394289 160 115
1320 160.2533405 160 115
1340 160.2711296 160 115
1360 160.1988728 160 115
1380 160.0699194 160 115
1400 160.0180496 160 115
1420 160.0077974 160 115
1440 159.9981167 160 115
1460 159.9895388 160 115
1480 159.9822572 160 115
1500 159.9765823 160 115
1520 159.972653 160 115
1540 159.9704014 160 115
1560 159.969885 160 115




1580 159.9708382 160 115
1600 159.9731474 160 115
1620 159.9765813 160 115
1640 160.3320109 160 118
1660 160.6620398 160 118
1680 160.971692 160 118
1700 161.8212129 160 118
1720 162.9336209 160 118
1740 164.0776049 160 118
1760 165.0626923 160 118
1780 165.752061 160 118
1800 166.0599183 160 118
1820 165.9459363 160 118
1840 165.4119227 160 118
1860 164.5022798 160 118
1880 163.3048901 160 118
1900 161.9430052 160 118
1920 160.5504632 160 118
1940 159.2541618 160 118
1960 158.1685225 160 118
1980 157.386015 160 118
2000 156.9632414 160 118
2020 156.9121553 160 118
2040 157.2001195 160 118
2060 157.7588112 160 118
2080 158.4980988 160 118
2100 159.3202722 160 118
2120 160.132022 160 118
2140 160.8536286 160 118




2160 161.4242205 160 118
2180 161.8040391 160 118
2200 161.9748076 160 118
2220 161.9389087 160 118
2240 161.7175317 160 118
2260 161.3475548 160 118
2280 160.8773931 160 118
2300 160.3615305 160 118
2320 159.8550688 160 118
2340 159.4082868 160 118
2360 159.0616867 160 118
2380 158.8422554 160 118
2400 158.7615523 160 118
2420 158.815255 160 118
2440 158.9853128 160 118
2460 159.2431108 160 118
2480 159.5538902 160 118
2500 159.8812573 160 118
2520 160.190874 160 118
2540 160.4538564 160 118
2560 160.6489216 160 118
2580 160.763181 160 118
2600 160.7930107 160 118
2620 160.7430237 160 118
2640 160.6250862 160 118
2660 160.4568035 160 118
2680 160.2591564 160 118
2700 160.0543611 160 118
2720 159.8633878 160 118




2740 159.7042289 160 118
2760 159.590147 160 118
2780 159.5286231 160 118
2800 159.521124 160 118
2820 159.5634959 160 118
2840 159.6469233 160 118
2860 159.75924 160 118
2880 159.8865483 160 118
2900 160.0147032 160 118
2920 160.1309199 160 118
2940 160.2247964 160 118
2960 160.2890806 160 118
2980 160.3201061 160 118
3000 160.3179349 160 118
3020 160.285559 160 118
3040 160.2289797 160 118
3060 160.1559022 160 118
3080 160.0750549 160 118
3100 159.9951892 160 118
3120 159.924068 160 118
3140 159.8681147 160 118
3160 159.8315225 160 118
3180 159.8162415 160 118
3200 159.8217822 160 118
3220 159.8458294 160 118
3240 159.8843245 160 118
3260 159.9320467 160 118
3280 159.9834082 160 118
3300 160.0330251 160 118




3320 160.0761557 160 118
3340 160.109066 160 118
3360 160.1294251 160 118
3380 160.1362809 160 118
3400 160.1302915 160 118
3420 160.1131042 160 118
3440 160.0874149 160 118
3460 160.0565691 160 118
3480 160.0240813 160 118
3500 159.9932517 160 118
3520 159.9670961 160 118
3540 159.9478442 160 118
3560 159.9365955 160 118
3580 159.9339177 160 118
3600 159.9392962 160 118
3620 159.9514433 160 118
3640 159.9684894 160 118
3660 159.9883991 160 118
3680 160.0088512 160 118
3700 160.0278051 160 118
3720 160.0436115 160 118
3740 160.0548235 160 118
3760 160.0607781 160 118
3780 160.0614363 160 118
3800 160.05722 160 118




2. Simulasi IMC-PID dengan nilai lamda 0.5

Production Production
Fluid Header Fluid Header
Set Temperature | Temperature
time Point output (F) input (F)

20 160 | 121.2475871 115
40 160 | 126.2145691 115

60 160 | 129.9592334 115

80 160 | 133.8501312 115
100 160 | 139.8117751 115
120 160 | 141.8761484 115
140 160 | 144.9880081 115
160 160 | 148.8432615 115
180 160 | 152.9451552 115
200 160 | 157.7182326 115
220 160 | 161.4632753 115
240 160 | 164.3552982 115
260 160 | 166.5652437 115
280 160 168.239535 115
300 160 | 169.4899142 115
320 160 | 170.4019963 115
340 160 | 171.0395524 115
360 160 | 171.4509549 115
380 160 | 171.6758666 115
400 160 | 171.7532496 115
420 160 | 171.7242061 115
440 160 | 171.6306979 115
460 160 | 171.5093109 115




480 160 171.386479 115
500 160 | 170.9450115 115
520 160 | 170.0741114 115
540 160 168.76845 115
560 160 | 167.1163682 115
580 160 | 165.1958272 115
600 160 | 163.0738886 115
620 160 | 160.9850536 115
640 160 | 159.0935965 115
660 160 | 157.5497218 115
680 160 | 156.5125072 115
700 160 | 156.1120561 115
720 160 | 156.3830782 115
740 160 | 157.2257899 115
760 160 | 158.4271302 115
780 160 | 159.7282118 115
800 160 | 160.8951592 115
820 160 | 161.7634018 115
840 160 | 162.2501499 115
860 160 | 162.3448946 115
880 160 | 162.0913462 115
900 160 | 161.5691548 115
920 160 | 160.8782583 115
940 160 | 160.1260263 115
960 160 | 159.4175699 115
980 160 | 158.8472996 115
1000 160 | 158.4883563 115
1020 160 158.381067 115
1040 160 | 158.5239318 115




1060 160 158.872802 115
1080 160 | 159.3516683 115
1100 160 | 159.8703326 115
1120 160 160.343453 115
1140 160 | 160.7052408 115
1160 160 | 160.9167069 115
1180 160 | 160.9667468 115
1200 160 | 160.8687422 115
1220 160 | 160.6541284 115
1240 160 | 160.3663622 115
1260 160 | 160.0538101 115
1280 160 | 159.7633894 115
1300 160 159.535028 115
1320 160 | 159.3966538 115
1340 160 | 159.3606783 115
1360 160 | 159.4230076 115
1380 160 159.564383 115
1400 160 | 159.7550534 115
1420 160 | 159.9607268 115
1440 160 160.148701 115
1460 160 160.292847 115
1480 160 | 160.3770947 115
1500 160 | 160.3960043 115
1520 160 160.354406 115
1540 160 | 160.2651029 115
1560 160 | 160.1462745 115
1580 160 160.018359 115
1600 160 | 159.9008219 115
1620 160 | 159.8098997 115




1640 160 | 159.7562702 115
1660 160 | 159.7441027 115
1680 160 | 159.7710823 115
1700 160 | 159.8290486 115
1720 160 | 159.9060547 115
1740 160 | 159.9885834 115
1760 160 160.06377 115
1780 160 | 160.1211313 115
1800 160 160.154327 115
1820 160 | 160.1610503 115
1840 160 160.00012 115
1860 160 | 160.0002225 115
1880 160 | 160.0001571 115
1900 160 | 160.0002058 115
1920 160 | 160.0000998 115
1940 160 | 160.0001189 115
1960 160 | 159.9999928 115
1980 160 | 159.9999997 115
2000 160 | 159.9998682 118
2020 160 | 160.1113963 118
2040 160 | 160.5008389 118
2060 160 161.041891 118
2080 160 | 162.0667855 118
2100 160 | 163.5454463 118
2120 160 165.139387 118
2140 160 | 166.5998179 118
2160 160 | 167.6984118 118
2180 160 | 168.4524307 118
2200 160 | 168.8261247 118




2220 160 | 168.8115151 118
2240 160 | 168.4292077 118
2260 160 167.720602 118
2280 160 | 166.7418891 118
2300 160 | 165.5609979 118
2320 160 | 164.2531557 118
2340 160 | 162.8966409 118
2360 160 | 161.5678553 118
2380 160 | 160.3351467 118
2400 160 | 159.2569466 118
2420 160 | 158.3777738 118
2440 160 | 157.7266067 118
2460 160 | 157.3155773 118
2480 160 | 157.1390995 118
2500 160 | 157.1760394 118
2520 160 | 157.3929437 118
2540 160 | 157.7477485 118
2560 160 | 158.1954106 118
2580 160 | 158.6909557 118
2600 160 | 159.1940878 118
2620 160 | 159.6703396 118
2640 160 | 160.0931247 118
2660 160 | 160.4436801 118
2680 160 | 160.7111509 118
2700 160 | 160.8917115 118
2720 160 | 160.9873788 118
2740 160 | 161.0051947 118
2760 160 | 160.9560151 118
2780 160 160.852681 118




2800 160 | 160.7097278 118
2820 160 | 160.5417766 118
2840 160 | 160.3630415 118
2860 160 | 160.1860927 118
2880 160 | 160.0982623 118
2900 160 160.08827 118
2920 160 160.03287 118
2940 160 160.0327 118
2960 160 160.01238 118
2980 160 160.00342 118
3000 160 160.00172 118
3020 160 160.001238 118
3040 160 160.00137 118
3060 160 | 160.0012245 118

3. Simulasi IMC-PID dengan nilai lamda 0.8

Production Production

Fluid Header | Fluid Header
Temperature | Temperature Set
time output (F) input (F) point
20 119.0947945 115 160
40 119.116954 115 160
60 119.1427263 115 160
80 119.1339175 115 160
100 120.3345735 115 160
120 125.305315 115 160
140 127.8552785 115 160
160 129.7447922 115 160




180 132.3795527 115 160
200 135.434812 115 160
220 139.1670812 115 160
240 142.2250068 115 160
260 145.8428697 115 160
280 149.5480271 115 160
300 153.1465751 115 160
320 156.3924211 115 160
340 159.0978285 115 160
360 161.1560704 115 160
380 162.5406739 115 160
400 163.2882019 115 160
420 163.4774064 115 160
440 163.2103926 115 160
460 162.6003811 115 160
480 161.762283 115 160
500 160.8067782 115 160
520 159.8368578 115 160
540 158.9451179 115 160
560 158.2114407 115 160
580 157.6981548 115 160
600 157.4441079 115 160
620 157.4587187 115 160
640 157.7200301 115 160
660 158.1776988 115 160
680 158.7619664 115 160
700 159.395646 115 160
720 160.0055405 115 160
740 160.5313118 115 160




760 160.9312208 115 160
780 161.1829219 115 160
800 161.2824847 115 160
820 161.241136 115 160
840 161.0816237 115 160
860 160.8343853 115 160
880 160.5335533 115 160
900 160.2139573 115 160
920 159.9082375 115 160
940 159.6443272 115 160
960 159.443569 115 160
980 159.3192395 115 160
1000 159.2758142 115 160
1020 159.3090621 115 160
1040 159.4072421 115 160
1060 159.5530324 115 160
1080 159.7261545 115 160
1100 159.9057034 115 160
1120 160.0728383 115 160
1140 160.2121083 115 160
1160 160.3132095 115 160
1180 160.3706831 115 160
1200 160.3843437 115 160
1220 160.3582031 115 160
1240 160.2996399 115 160
1260 160.218214 115 160
1280 160.1246316 115 160
1300 160.0294728 115 160
1320 160.0000874 115 160




1340 159.9997428 115 160
1360 160.0000375 115 160
1380 159.9996985 115 160
1400 160.0000008 115 160
1420 160.0000008 115 160
1440 159.9996687 115 160
1460 159.9999771 115 160
1480 160.2443769 118 160
1500 160.5347346 118 160
1520 161.2347849 118 160
1540 162.5464253 118 160
1560 163.9076648 118 160
1580 164.9399637 118 160
1600 166.0149427 118 160
1620 167.0169444 118 160
1640 167.8793047 118 160
1660 168.5683607 118 160
1680 169.0731405 118 160
1700 169.3779521 118 160
1720 169.3746685 118 160
1740 169.0934166 118 160
1760 168.6006455 118 160
1780 167.9550601 118 160
1800 167.208078 118 160
1820 166.4050546 118 160
1840 165.5832956 118 160
1860 164.7740327 118 160
1880 164.0034449 118 160
1900 163.2893298 118 160




1920 162.6457277 118 160
1940 162.0824134 118 160
1960 161.6030722 118 160
1980 161.2090579 118 160
2000 160.8960012 118 160
2020 160.6587306 118 160
2040 160.4897381 118 160
2060 160.3802041 118 160
2080 160.3203788 118 160
2100 160.3011646 118 160
2120 160.3121767 118 160
2140 160.347115 118 160
2160 160.3978654 118 160
2180 160.4581859 118 160
2200 160.5228207 118 160
2220 160.5879651 118 160
2240 160.6498519 118 160
2260 160.707617 118 160
2280 160.7593587 118 160
2300 160.8034676 118 160
2320 160.8406264 118 160
2340 160.8715133 118 160
2360 160.8952844 118 160
2380 160.9137799 118 160
2400 160.8641193 118 160
2420 160.9352036 118 160
2440 160.82323 118 160
2460 160.79543 118 160
2480 160.7323478 118 160




2500 160.7223462 118 160
2520 160.69834 118 160
2540 160.5884235 118 160
2560 160.5201247 118 160
2580 160.4724722 118 160
2600 160.4546908 118 160
2620 160.1381078 118 160
2640 160.107886 118 160
2660 160.0072512 118 160
2680 159.9829203 118 160
2700 159.8225471 118 160
2720 159.8275425 118 160
2740 159.7942501 118 160
2760 159.7425007 118 160
2780 159.7825007 118 160
2800 159.8225007 118 160
2820 159.8970071 118 160
2840 159.9277425 118 160
2860 159.975425 118 160
2880 160.0007743 118 160
2900 160.0007425 118 160
2920 160.0007425 118 160
2940 160.000725 118 160
2960 160.0007007 118 160
2980 160.0007743 118 160




4. Simulasi IMC-PID dengan nilai lamda 1

Production Production
Waktu Fluid Header Set Fluid Header
Temperature Point Temperature
output (F) input (F)

20 120.5040215 160 115

40 124.9277372 160 115

60 127.0587316 160 115

80 128.2791148 160 115
100 130.0818694 160 115
120 132.4632308 160 115
140 135.3206926 160 115
160 138.6401758 160 115
180 142.3265164 160 115
200 146.3731323 160 115
220 150.4704739 160 115
240 154.3337076 160 115
260 157.6921047 160 115
280 160.4169599 160 115
300 162.4434816 160 115
320 163.7784925 160 115
340 164.4784518 160 115
360 164.6297995 160 115
380 164.332814 160 115
400 163.693026 160 115
420 162.8135686 160 115
440 161.7925013 160 115
460 160.7204435 160 115




480 159.6791546 160 115
500 158.7414536 160 115
520 157.9691048 160 115
540 157.4103888 160 115
560 157.095945 160 115
580 157.0349531 160 115
600 157.2132002 160 115
620 157.5947079 160 115
640 158.1264358 160 115
660 158.7460034 160 115
680 159.3900423 160 115
700 160.0007045 160 115
720 160.531438 160 115
740 160.9493419 160 115
760 161.2359705 160 115
780 161.3864164 160 115
800 161.4072653 160 115
820 161.3136922 160 115
840 161.1274529 160 115
860 160.87399 160 115
880 160.5805001 160 115
900 160.2738112 160 115
920 159.978662 160 115
940 159.7165835 160 115
960 159.5043736 160 115
980 159.3536224 160 115
1000 159.2698856 160 115
1020 159.2529517 160 115
1040 159.2971824 160 115




1060 159.3923114 160 115
1080 159.5250243 160 115
1100 159.6803666 160 115
1120 159.8431363 160 115
1140 159.9992545 160 115
1160 160.1369649 160 115
1180 160.2474338 160 115
1200 160.3251152 160 115
1220 160.3677428 160 115
1240 160.3761551 160 115
1260 160.353754 160 115
1280 160.3058875 160 115
1300 160.2393285 160 115
1320 160.1614323 160 115
1340 160.0795722 160 115
1360 160.0006269 160 115
1380 159.9304874 160 115
1400 159.8736867 160 115
1420 159.8332237 160 115
1440 159.8105596 160 115
1460 159.8054159 160 115
1480 159.8162883 160 115
1500 159.8405488 160 115
1520 159.8747046 160 115
1540 159.9148768 160 115
1560 159.9571962 160 115
1580 159.9980776 160 115
1600 160.032072 160 115
1620 160.0180496 160 115




1640 160.0077974 160 115
1660 159.9981167 160 115
1680 159.9895388 160 115
1700 159.9822572 160 115
1720 159.9765823 160 115
1740 159.972653 160 115
1760 159.9704014 160 115
1780 159.969885 160 115
1800 159.9708382 160 115
1820 159.9731474 160 115
1840 159.9765813 160 115
1860 160.3320109 160 118
1880 160.6497398 160 118
1900 160.959392 160 118
1920 161.8089129 160 118
1940 162.9213209 160 118
1960 164.0653049 160 118
1980 165.0503923 160 118
2000 165.739761 160 118
2020 166.0476183 160 118
2040 165.9336363 160 118
2060 165.3996227 160 118
2080 164.4899798 160 118
2100 163.2925901 160 118
2120 161.9307052 160 118
2140 160.5381632 160 118
2160 159.2418618 160 118
2180 158.1562225 160 118
2200 157.373715 160 118




2220 156.9509414 160 118
2240 156.8998553 160 118
2260 157.1878195 160 118
2280 157.7465112 160 118
2300 158.4857988 160 118
2320 159.3079722 160 118
2340 160.119722 160 118
2360 160.8413286 160 118
2380 161.4119205 160 118
2400 161.7917391 160 118
2420 161.9625076 160 118
2440 161.9266087 160 118
2460 161.7052317 160 118
2480 161.3352548 160 118
2500 160.8650931 160 118
2520 160.3492305 160 118
2540 159.8427688 160 118
2560 159.3959868 160 118
2580 159.0493867 160 118
2600 158.8299554 160 118
2620 158.7492523 160 118
2640 158.802955 160 118
2660 158.9730128 160 118
2680 159.2308108 160 118
2700 159.5415902 160 118
2720 159.8689573 160 118
2740 160.178574 160 118
2760 160.4415564 160 118
2780 160.6366216 160 118




2800 160.750881 160 118
2820 160.7807107 160 118
2840 160.7307237 160 118
2860 160.6127862 160 118
2880 160.4445035 160 118
2900 160.2468564 160 118
2920 160.0420611 160 118
2940 159.8510878 160 118
2960 159.6919289 160 118
2980 159.577847 160 118
3000 159.5163231 160 118
3020 159.508824 160 118
3040 159.5511959 160 118
3060 159.6346233 160 118
3080 159.74694 160 118
3100 159.8742483 160 118
3120 160.0024032 160 118
3140 160.1186199 160 118
3160 160.2124964 160 118
3180 160.2767806 160 118
3200 160.3078061 160 118
3220 160.3056349 160 118
3240 160.273259 160 118
3260 160.2166797 160 118
3280 160.1436022 160 118
3300 160.0627549 160 118
3320 159.9828892 160 118
3340 159.911768 160 118
3360 159.8558147 160 118




3380 159.8192225 160 118
3400 159.8039415 160 118
3420 159.8094822 160 118
3440 159.8335294 160 118
3460 159.8720245 160 118
3480 159.9197467 160 118
3500 159.9711082 160 118
3520 160.0207251 160 118
3540 160.0638557 160 118
3560 160.096766 160 118
3580 160.1171251 160 118
3600 160.1239809 160 118
3620 160.1179915 160 118
3640 160.1008042 160 118
3660 160.0751149 160 118
3680 160.0442691 160 118
3700 160.0117813 160 118
3720 159.9809517 160 118
3740 159.9547961 160 118
3760 159.9355442 160 118
3780 159.9242955 160 118
3800 159.9216177 160 118
3820 159.9269962 160 118
3840 159.9391433 160 118
3860 159.9561894 160 118
3880 159.9760991 160 118
3900 159.9965512 160 118
3920 160.0155051 160 118
3940 160.0313115 160 118




3960 160.0425235 160 118
3980 160.0484781 160 118
4000 160.0491363 160 118
4020 160.04492 160 118
5. Simulasi IMC-PID dengan nilai lamda 2
Production Production
Waktu Fluid Header Set Point Fluid Header
Temperature Temperature
output (F) input (F)
20 | 119.049416 | 119.0494 115
40 | 119.0521403 | 119.0521 115
60 | 119.0439834 | 119.044 115
80 | 120.3601736 160 115
100 | 125.4729512 160 115
120 | 128.0069904 160 115
140 | 128.4067456 160 115
160 | 127.8482692 160 115
180 | 126.9387795 160 115
200 | 126.0087443 160 115
220 | 125.3175944 160 115
240 | 125.7120418 160 115
260 | 127.5468218 160 115
280 | 130.7091191 160 115
300 | 134.8916983 160 115
320 | 139.683066 160 115
340 | 144.6629548 160 115
360 | 149.4733091 160 115




380 | 154.2647699 160 115
400 | 158.3980105 160 115
420 | 161.6547576 160 115
440 | 164.1315916 160 115
460 | 165.9568811 160 115
480 | 167.1915903 160 115
500 | 167.8998164 160 115
520 | 168.1544745 160 115
540 | 168.029947 160 115
560 | 167.5974728 160 115
580 | 166.9236867 160 115
600 | 166.0691907 160 115
620 | 165.0887154 160 115
640 | 164.0313309 160 115
660 | 162.9410336 160 115
680 | 161.856764 160 115
700 | 160.813371 160 115
720 | 159.8414465 160 115
740 | 158.9673697 160 115
760 | 158.2131895 160 115
780 | 157.5961703 160 115
800 | 157.1280293 160 115
820 | 156.8145309 160 115
840 | 156.655106 160 115
860 | 156.6425851 160 115
880 | 156.7640477 160 115
900 | 157.0014297 160 115
920 | 157.3327756 160 115
940 | 157.7338794 160 115




960 | 158.1798841 160 115

980 | 158.6465576 160 115
1000 | 159.1116586 160 115
1020 | 159.5557564 160 115
1040 | 159.9630306 160 115
1060 | 160.3210963 160 115
1080 | 160.6218345 160 115
1100 | 160.8601831 160 115
1120 | 161.0345351 160 115
1140 | 161.1461966 160 115
1160 | 161.1986703 160 115
1180 | 161.1973241 160 115
1200 | 161.1487519 160 115
1220 | 161.0606881 160 115
1240 | 160.9412722 160 115
1260 | 160.7987243 160 115
1280 | 160.6413408 160 115
1300 | 160.4767984 160 115
1320 | 160.3122133 160 115
1340 | 160.1539189 160 115
1360 | 160.0073376 160 115
1380 | 159.8768107 160 115
1400 | 159.7656795 160 115
1420 | 159.6761363 160 115
1440 | 159.6092561 160 115
1460 | 159.5652595 160 115
1480 159.54329 160 115
1500 | 159.5417947 160 115
1520 | 159.5585762 160 115




1540 | 159.590867 160 115
1560 | 159.6355985 160 115
1580 | 159.6896701 160 115
1600 | 159.7497882 160 115
1620 | 159.8128746 160 115
1640 | 159.8760562 160 115
1660 | 159.9368114 160 115
1680 | 159.9930316 160 115
1700 | 160.0430043 160 115
1720 | 160.0798974 160 115
1740 | 160.107746 160 115
1760 | 160.1328984 160 115
1780 160.1474 160 115
1800 | 160.1603124 160 115
1820 | 160.1661471 160 115
1840 | 160.1642376 160 115
1860 | 160.1558013 160 115
1880 | 160.1418838 160 115
1900 | 160.1238037 160 115
1920 | 160.1028569 160 115
1940 | 160.0801369 160 115
1960 | 160.0568371 160 115
1980 | 160.033871 160 115
2000 | 160.012194 160 115
2020 | 159.9925098 160 115
2040 | 159.9753488 160 115
2060 | 159.9611459 160 115
2080 | 159.950089 160 115
2100 | 159.9421833 160 115




2120 | 159.9374776 160 115
2140 | 159.9357789 160 115
2160 | 159.9368513 160 115
2180 | 159.9402998 160 115
2200 | 159.9456369 160 115
2220 | 159.9525435 160 115
2240 | 159.9605388 160 115
2260 | 159.9691954 160 115
2280 | 159.9780271 160 115
2300 | 159.9867453 160 115
2320 | 159.9949462 160 115
2340 | 160.0024431 160 115
2360 | 160.0089462 160 115
2380 | 160.014337 160 115
2400 | 160.0185772 160 115
2420 | 160.0215762 160 115
2440 | 160.0234063 160 115
2460 | 160.0240827 160 115
2480 | 160.0237552 160 115
2500 | 160.0225054 160 115
2520 | 160.0204744 160 115
2540 | 160.0179184 160 115
2560 | 160.0149066 160 115
2580 | 160.0116978 160 115
2600 | 160.0084091 160 115
2620 | 160.0051357 160 115
2640 | 160.0020514 160 115
2660 | 159.9992122 160 115
2680 | 159.9967479 160 115




2700 | 159.9947205 160 115
2720 | 159.9999928 160 115
2740 | 159.9999997 160 115
2760 | 159.9998682 160 115
2780 | 160.2349263 160 118
2800 | 160.7243689 160 118
2820 | 161.065421 160 118
2840 | 162.0903155 160 118
2860 | 163.5689763 160 118
2880 | 165.162917 160 118
2900 | 166.6233479 160 118
2920 | 167.7219418 160 118
2940 | 168.4759607 160 118
2960 | 168.8496547 160 118
2980 | 168.8350451 160 118
3000 | 168.4527377 160 118
3020 | 167.744132 160 118
3040 | 166.7654191 160 118
3060 | 165.5845279 160 118
3080 | 164.2766857 160 118
3100 | 162.9201709 160 118
3120 | 161.5913853 160 118
3140 | 160.3586767 160 118
3160 | 159.2804766 160 118
3180 | 158.4013038 160 118
3200 | 157.7501367 160 118
3220 | 157.3391073 160 118
3240 | 157.1626295 160 118
3260 | 157.1995694 160 118




3280 | 157.4164737 160 118
3300 | 157.7712785 160 118
3320 | 158.2189406 160 118
3340 | 158.7144857 160 118
3360 | 159.2176178 160 118
3380 | 159.6938696 160 118
3400 | 160.1166547 160 118
3420 | 160.4672101 160 118
3440 | 160.7346809 160 118
3460 | 160.9152415 160 118
3480 | 161.0109088 160 118
3500 | 161.0287247 160 118
3520 | 160.9795451 160 118
3540 | 160.876211 160 118
3560 | 160.7332578 160 118
3580 | 160.5653066 160 118
3600 | 160.3865715 160 118
3620 | 160.2096227 160 118
3640 | 160.0452737 160 118
3660 | 159.902201 160 118
3680 | 159.7862896 160 118
3700 | 159.7008334 160 118
3720 | 159.6470021 160 118
3740 | 159.6234639 160 118
3760 | 159.6272786 160 118
3780 | 159.6542562 160 118
3800 | 159.6992462 160 118
3820 | 159.7566383 160 118
3840 | 159.8209894 160 118




3860 | 159.8870165 160 118
3880 | 159.9504203 160 118
3900 | 160.0074634 160 118
3920 | 160.0556376 160 118
3940 | 160.0931086 160 118
3960 | 160.1190794 160 118
3980 | 160.1336266 160 118
4000 | 160.1375287 160 118
4020 | 160.1322274 160 118
4040 | 160.1193897 160 118
4060 | 160.1008229 160 118
4080 | 160.0786349 160 118
4100 | 160.0548056 160 118
4120 | 160.0310841 160 118
4140 | 160.0088147 160 118
4160 | 159.9893412 160 118
4180 | 159.9734387 160 118
6. Simulasi IMC-PID dengan nilai lamda 3
Production Production
waktu Fluid Header TIC-Set Fluid Header
Output Point Input
temperature temperature

20 | 119.0627196 | 119.06272 115

40 | 119.0621265 | 119.062126 115

60 | 119.0499772 | 119.049977 115

80 | 119.0522742 160 115

100 | 120.8755597 160 115




120 | 123.2682313 160 115
140 | 124.2438065 160 115
160 | 124.6286168 160 115
180 | 124.7166972 160 115
200 | 124.6606593 160 115
220 | 124.5552865 160 115
240 | 124.5010938 160 115
260 | 124.7202361 160 115
280 125.616901 160 115
300 | 127.2879227 160 115
320 | 129.6446587 160 115
340 | 132.5314144 160 115
360 | 135.7706886 160 115
380 | 139.1900721 160 115
400 | 142.6371798 160 115
420 | 145.9867036 160 115
440 | 149.1426553 160 115
460 | 152.0371703 160 115
480 | 154.6258514 160 115
500 | 156.8892129 160 115
520 158.822521 160 115
540 | 160.4332085 160 115
560 | 161.7372251 160 115
580 | 162.7564037 160 115
600 | 163.5159665 160 115
620 | 164.0432309 160 115
640 | 164.3658221 160 115
660 | 164.5106214 160 115
680 | 164.5038007 160 115




700 | 164.3699046 160 115
720 | 164.1321132 160 115
740 | 163.8117678 160 115
760 | 163.4284792 160 115
780 | 163.0003165 160 115
800 | 162.5438724 160 115
820 | 162.0739235 160 115
840 | 161.6037893 160 115
860 | 161.1451046 160 115
880 | 160.7080573 160 115
900 | 160.3011859 160 115
920 | 159.9315351 160 115
940 | 159.6045502 160 115
960 159.324123 160 115
980 | 159.0926866 160 115
1000 | 158.9110163 160 115
1020 | 158.7786146 160 115
1040 158.693803 160 115
1060 | 158.6535773 160 115
1080 | 158.6541814 160 115
1100 | 158.6910591 160 115
1120 | 158.7590258 160 115
1140 | 158.8526813 160 115
1160 | 158.9665128 160 115
1180 | 159.0949524 160 115
1200 | 159.2327273 160 115
1220 | 159.3748636 160 115
1240 | 159.5169542 160 115
1260 | 159.6549992 160 115




1280 | 159.7857587 160 115
1300 | 159.9064974 160 115
1320 | 160.0150844 160 115
1340 | 160.1101015 160 115
1360 | 160.1905982 160 115
1380 | 160.2503548 160 115
1400 | 160.2900134 160 115
1420 | 160.3224335 160 115
1440 | 160.3512313 160 115
1460 | 160.3662391 160 115
1480 | 160.3689816 160 115
1500 | 160.3611364 160 115
1520 | 160.3441302 160 115
1540 160.319701 160 115
1560 | 160.2893694 160 115
1580 | 160.2547933 160 115
1600 | 160.2173732 160 115
1620 | 160.1784787 160 115
1640 | 160.1393742 160 115
1660 | 160.1010892 160 115
1680 160.064601 160 115
1700 | 160.0306864 160 115
1720 | 159.9999771 160 115
1740 | 161.3354593 160 118
1760 | 161.8646634 160 118
1780 | 161.8223075 160 118
1800 | 162.1901144 160 118
1820 | 163.0076648 160 118
1840 | 164.0399637 160 118




1860 | 165.1149427 160 118
1880 | 166.1169444 160 118
1900 | 166.9793047 160 118
1920 | 167.6683607 160 118
1940 | 168.1731405 160 118
1960 | 168.4779521 160 118
1980 | 168.4746685 160 118
2000 | 168.1934166 160 118
2020 | 167.7006455 160 118
2040 | 167.0550601 160 118
2060 166.308078 160 118
2080 | 165.5050546 160 118
2100 | 164.6832956 160 118
2120 | 163.8740327 160 118
2140 | 163.1034449 160 118
2160 | 162.3893298 160 118
2180 | 161.7457277 160 118
2200 | 161.1824134 160 118
2220 | 160.7030722 160 118
2240 | 160.3090579 160 118
2260 | 159.9960012 160 118
2280 | 159.7587306 160 118
2300 | 159.5897381 160 118
2320 | 159.4802041 160 118
2340 | 159.4203788 160 118
2360 | 159.4011646 160 118
2380 | 159.4121767 160 118
2400 159.447115 160 118
2420 | 159.4978654 160 118




2440 | 159.5581859 160 118
2460 | 159.6228207 160 118
2480 | 159.6879651 160 118
2500 | 159.7498519 160 118
2520 159.807617 160 118
2540 | 159.8593587 160 118
2560 | 159.9034676 160 118
2580 | 159.9406264 160 118
2600 | 159.9715133 160 118
2620 | 159.9952844 160 118
2640 | 160.0137799 160 118
2660 | 160.0264119 160 118
2680 | 160.0352036 160 118
2700 | 160.0396372 160 118
2720 | 160.0412002 160 118
2740 | 160.0411059 160 118
2760 | 160.0386724 160 118
2780 | 160.0356947 160 118
2800 | 160.0313449 160 118
2820 160.027255 160 118
2840 | 160.0224722 160 118
2860 | 160.0184691 160 118
2880 | 160.0141078 160 118
2900 | 160.0107886 160 118
2920 | 160.0072512 160 118
2940 | 160.0048292 160 118
2960 | 160.0022547 160 118
2980 | 160.0007743 160 118




Lampiran 8

Uji Tuning dan Uji Disturbances

Temperature

steam Production

time Precentage | Production Fluid Header flow | Fluid Input

time (seconds) | open % Header (F) Set Point (F) rate (F)

10 6464 0 119.1027373 | 119.1027373 1.43E-10 118.904
20 6474 0 119.0800337 | 119.0800337 1.43E-10 118.904
30 6484 0 119.0744693 | 119.0744693 1.43E-10 118.904
40 6494 0 119.0651091 | 119.0651091 1.43E-10 118.904
50 6504 50 119.0848202 | 119.0848202 | 1317863.295 118.904
60 6514 50 124.491793 124.491793 | 1276198.384 118.904
70 6524 50 130.4691618 | 130.4691618 | 1275149.315 118.904
80 6534 50 135.9804268 | 135.9804268 | 1274069.121 118.904
90 6544 50 143.1433699 | 143.1433699 | 1271138.114 118.904
100 6554 50 145.9151875 | 145.9151875 | 1263534.739 118.904
110 6564 50 148.9865852 | 148.9865852 | 1245990.538 118.904




120 6574 50 152.1014998 | 152.1014998 | 1214898.642 118.904
130 6584 50 154.7888395 | 154.7888395 | 1180538.881 118.904
140 6594 50 157.1077136 | 157.1077136 | 1159984.187 118.904
150 6604 50 159.1166336 | 159.1166336 | 1152962.152 118.904
160 6614 50 160.8643418 | 160.8643418 | 1151291.898 118.904
170 6624 50 162.3883065 | 162.3883065 | 1150957.543 118.904
180 6634 50 163.7186761 | 163.7186761 | 1150895.715 118.904
190 6644 50 164.8809279 | 164.8809279 | 1150884.526 118.904
200 6654 50 165.8969307 | 165.8969307 | 1150883.174 118.904
210 6664 50 166.7857252 | 166.7857252 | 1150883.257 118.904
220 6674 50 167.5636089 | 167.5636089 | 1150881.873 118.904
230 6684 50 168.2446981 | 168.2446981 | 1150882.232 118.904
240 6694 50 168.8413581 | 168.8413581 | 1150882.942 118.904
250 6704 50 169.36422 169.36422 | 1150883.322 118.904
260 6714 50 169.8226527 | 169.8226527 | 1150882.004 118.904
270 6724 50 170.2247459 | 170.2247459 1150882.67 118.904
280 6734 50 170.577654 170.577654 | 1150883.095 118.904




290 6744 50 170.8874278 | 170.8874278 1150882.06 118.904
300 6754 50 171.1594499 | 171.1594499 | 1150882.163 118.904
310 6764 50 171.3983917 | 171.3983917 | 1150882.801 118.904
320 6774 50 171.6084 171.6084 | 1150883.243 118.904
330 6784 50 171.7930131 | 171.7930131 | 1150881.935 118.904
340 6794 50 171.9553814 | 171.9553814 | 1150882.292 118.904
350 6804 50 172.098301 172.098301 | 1150883.009 118.904
360 6814 50 172.2239986 | 172.2239986 | 1150883.385 118.904
370 6824 50 172.3346758 | 172.3346758 | 1150882.076 118.904
380 6834 50 172.432132 172.432132 | 1150882.736 118.904
390 6844 50 172.5180104 | 172.5180104 | 1150883.169 118.904
400 6854 50 172.5937086 | 172.5937086 | 1150882.137 118.904
410 6864 50 172.6604435 | 172.6604435 | 1150882.234 118.904
420 6874 50 172.7193416 | 172.7193416 | 1150882.927 118.904
430 6884 50 172.7712762 | 172.7712762 | 1150883.298 118.904
440 6894 50 172.817079 172.817079 | 1150881.986 118.904
450 6904 50 172.8575245 | 172.8575245 | 1150882.655 118.904




460 6914 50 172.8932863 | 172.8932863 | 1150883.072 118.904
470 6924 50 172.9248637 | 172.9248637 | 1150882.043 118.904
480 6934 50 172.9527871 | 172.9527871 1150882.15 118.904
490 6944 50 172.977441 172.977441 | 1150882.792 118.904
500 6954 50 172.9992854 | 172.9992854 | 1150883.223 118.904
510 6964 50 173.0185881 | 173.0185881 1150881.92 118.904
520 6974 50 173.0356574 | 173.0356574 | 1150882.281 118.904
530 6984 50 173.0508058 | 173.0508058 | 1150883.001 118.904
540 6994 50 173.0641718 | 173.0641718 | 1150883.367 118.904
550 7004 50 173.0760097 | 173.0760097 | 1150882.063 118.904
560 7014 50 173.0865128 | 173.0865128 | 1150882.726 118.904
570 7024 50 173.0958526 | 173.0958526 | 1150883.149 118.904
580 7034 50 173.1041288 | 173.1041288 | 1150882.121 118.904
590 7044 50 173.111464 173.111464 | 1150882.223 118.904
600 7054 50 173.1179019 | 173.1179019 | 1150882.859 118.904
610 7064 50 173.1236981 | 173.1236981 | 1150883.287 118.904
620 7074 50 173.1288367 | 173.1288367 | 1150881.978 118.904




630 7084 50 173.1333763 | 173.1333763 | 1150882.638 118.904
640 7094 50 173.1374726 | 173.1374726 1150883.06 118.904
650 7104 50 173.1410968 | 173.1410968 | 1150882.034 118.904
660 7114 50 173.1442886 | 173.1442886 | 1150882.132 118.904
670 7124 50 173.1471207 | 173.1471207 | 1150882.779 118.904
680 7134 50 173.1496495 | 173.1496495 | 1150883.213 118.904
690 7144 50 173.1519169 | 173.1519169 | 1150881.901 118.904
700 7154 50 173.1538945 | 173.1538945 | 1150882.267 118.904
710 7164 50 173.155706 173.155706 | 1150882.979 118.904
720 7174 50 173.1572829 | 173.1572829 1150883.35 118.904
730 7184 50 173.1586942 | 173.1586942 | 1150882.038 118.904
740 7194 50 173.1599473 | 173.1599473 | 1150882.709 118.904
750 7204 50 173.1610787 | 173.1610787 | 1150883.136 118.904
760 7214 50 173.1620962 | 173.1620962 | 1150882.102 118.904
770 7224 50 173.1630079 | 173.1630079 | 1150882.208 118.904
780 7234 50 173.1637652 | 173.1637652 | 1150882.848 118.904
790 7244 50 173.1644887 | 173.1644887 | 1150883.279 118.904




800 7254 50 173.1650819 | 173.1650819 | 1150881.972 118.904
810 7264 50 173.1656414 | 173.1656414 | 1150882.333 118.904
820 7274 50 173.1662025 | 173.1662025 | 1150883.051 118.904
830 50 173.1819174 | 173.1819174 | 1150882.017 128.904
840 7294 50 180.9011293 | 180.9011293 | 1150882.118 128.904
850 7304 50 182.3161198 | 182.3161198 | 1150882.769 128.904
860 7314 50 195.8324806 | 195.8324806 | 1150883.205 128.904
870 7324 50 204.1553652 | 204.1553652 | 1150881.881 128.904
880 7334 50 211.0058363 | 207.7010353 | 1150882.251 128.904
890 7344 50 216.9393631 | 207.7010353 | 1150882.968 128.904
900 7354 50 222.0543669 | 207.7010353 | 1150883.343 128.904
910 7364 50 226.4485791 | 207.7010353 | 1150882.033 128.904
920 7374 50 230.2095795 | 207.7010353 | 1150882.705 128.904
930 7384 50 233.4179584 | 207.7010353 | 1150883.122 128.904
940 7394 50 236.1449741 | 207.7010353 | 1150882.092 128.904
950 7404 50 238.4544327 | 207.7010353 | 1150882.188 128.904
960 7414 50 240.4025374 | 207.7010353 | 1150882.832 128.904




970 7424 50 242.0353965 | 207.7010353 | 1150883.267 128.904

980 7434 50 243.3978833 | 207.7010353 | 1150881.963 128.904

990 7444 50 244.,5304629 | 207.7010353 | 1150882.314 128.904
1000 7454 50 245.4683666 | 207.7010353 | 1150883.037 128.904
1010 7464 50 246.2419084 | 207.7010353 1150883.42 128.904
1020 7474 50 246.8769348 | 207.7010353 | 1150882.091 128.904
1030 7484 50 247.395237 | 207.7010353 | 1150882.748 128.904
1040 7494 50 247.815482 | 207.7010353 1150883.19 128.904
1050 7504 50 248.1537323 | 207.7010353 1150881.87 128.904
1060 7514 50 248.4237448 | 207.7010353 | 1150882.243 128.904
1070 7524 50 248.6373023 | 207.7010353 1150882.95 128.904
1080 7534 50 248.8043126 | 207.7010353 | 1150883.328 128.904
1090 7544 50 248.9332328 | 207.7010353 | 1150882.009 128.904
1100 7554 50 249.0311862 | 207.7010353 | 1150882.685 128.904
1110 7564 50 249.1041661 | 207.7010353 | 1150883.096 128.904
1120 7574 50 249.1569722 | 207.7010353 | 1150882.072 128.904
1130 7584 50 249.1938523 | 207.7010353 | 1150882.173 128.904




140 [ 50 | 249.2180768 | 207.7010353 | 1150882.809 128.904
1150 7604 50 | 249.2325523 | 207.7010353 | 1150883.249 128.904
1160 7614 50 | 249.2394145 | 207.7010353 | 1150881.95 128.904
1170 7624 50 | 249.2405708 | 207.7010353 | 1150882.304 128.904
1180 7634 50 | 249.2375559 | 207.7010353 | 1150883.019 128.904
1190 7644 50 | 249.2313578 | 207.7010353 | 1150883.392 128.904
1200 7654 50 | 249.2230415 | 207.7010353 | 1150882.081 128.904
1210 7664 50 | 249.2132923 | 207.7010353 | 1150882.74 128.904
1220 7674 50 | 249.2027923 | 207.7010353 | 1150883.172 128.904
1230 7684 50 249.191842 | 207.7010353 | 1150882.14 128.904
1240 7694 50 249.180761 | 207.7010353 | 1150882.248 128.904
1250 7704 50 | 249.1699396 | 207.7010353 | 1150882.937 128.904
1260 7714 50 | 249.1593719 | 207.7010353 | 1150883.319 128.904
1270 7724 50 | 249.1492434 | 207.7010353 | 1150882.001 128.904
1280 7734 50 | 249.1396423 | 207.7010353 | 1150882.666 128.904
1290 7744 50 | 249.1306876 | 207.7010353 | 1150883.081 128.904
1300 7754 50 | 249.1223305 | 207.7010353 | 1150882.06 128.904




1310 7764 50 249.1145287 | 207.7010353 | 1150882.153 128.904
1320 7774 50 249.1072998 | 207.7010353 | 1150882.794 128.904
1330 7784 50 249.1007047 | 207.7010353 | 1150883.238 128.904
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Lampiran 7

Perhitungan U actual

AH
LMTD corrected x Ag

Uactual =

Fhot x Cp x (T; =T
AH _ h X (Tin hot outhot)
3600

LMTD corrected = F x LMTD

LMTD = Log mean temperature difference
F=LMTD Correction factor

Fhot = Flow pemanas

Ci= Heat Capacity

T= temperature
Ao=27—2 x0D tube x Ef fective Length x n of tube x n shell

OD= diameter luar tube

Ef fective Length = [(n of baffles —
1)x Central baffle spacing] + inlet baf flespacing +
outlet baf fle spacing

Tube temperature Difference (AT)= Tin steam-Tout steam

Shell temperature Difference (AT)= Tin production fluid-Tout
production fluid



Shell temperature Difference (AT)

Temp Efficiency Factor (S)=
emp ciency kacto (S} Tube temperature Difference (AT)

_ Thotin—-Thot out
Tcin—Tcout

_ Tcout-Tcin
Thin-Tcin

F (LMTD Correction Factor)= (R? —
In—2
1)05 L-pR 0.5
-l 2-p(RZ+1)
(R=Din 2—P[R+1+(R2+1)0'5]

Approach in=Thot in — Tc out

Approach out= Thot out — Tcin

. Thot in— Tc out)x(Thot out— Tcin
Log Mean Temp Difference= ¢ ln(Th(’t)i“E Tcout) )

(Thot out— Tcin)

LMTD Corrected= F x Log Mean Temp Difference

__ Fin TubexProduct Heat Capacityx(Thot in—Thot out)
3600

AH

AH

A I=
U Actua LMTD Corrected xA0

1

Fouling Resistance= ——————
Uactual Udesign

Uactual

Efficiency=

U clean from Design

1
Fouling Resistance

U Fouling=



Lampiran 6
Software Hysys v8.4

Sofiware Hysys merupakan suatu software yang
digunakan untuk merancang atau mensimulasikan proses yang
ada pada suatu Industri. Dengan menggunakan Software ini,
untuk mendesain suatu proses tidak perlu lagi menggunakan
perhitungan-perhitungan yang membutuhkan banyak rumus
dan parameter yang terkadang susah untuk didapatkan.
HYSYS sendiri adalah singkatan dari Hyphothetical System
(sistem hipotesa). Sehingga Hysys sering digunakan untuk
merancang suatu proses atau merancang suatu equipment
proses. Dasar dari Hysys sendiri adalah Process Flow
Diagram yang kemudian diterjemahkan dengan simulasi
proses. Sehingga dalam menggunakan Hysys dibutuhkan
kesetimbangan massa dan energy agar proses tersebut dapat
berjalan. Hysys memiliki kelebihan daripada program-
program simulasi proses lainnya. Program ini bersifat
interaktif karena langsung memberitahukan input apa yang
kurang atau ketika terdapat kesalahan yang terjadi pada saat
mendesain. Dengan demikian program ini dapat dikatakan
user friendly atau mudah digunakan. Dalam Hysys terdapat
dua jenis simulasi yang dapat dijalankan, yang pertama adalah
simulasi steady state dan yang kedua adalah secara dinamik.
Simulasi secara steady state adalah simulasi dijalankan dalam
keadaan yang tidak dipengaruhi oleh waktu. Dan untuk
simulasi yang dijalankan secara dinamik adalah simulasi
proses dijalankan berdasarkan fungsi waktu, atau berubah
terhadap waktu. Dalam penggunaan Hysys, simulasi pertama
yang dilakukan adalah secara steady state terlebih dahulu dan
setelah itu baru dijalankan secara dinamik. Oleh sebab itu
untuk simulasi menggunakan Hysys dalam mengontrol Laju
aliran Steam adalah dengan menggunakan simulasi secara
dinamik.



Pada software ini dimulai dengan menentukan jenis
material atau zat-zat yang akan disimulasikan. Jika material
yang akan kita simulasikan tidak terdapat dalam Hysys, maka
user dapat mendefinisikan material yang akan digunakan
dengan cara mendesain lewat Hypotetical. Setelah semua
material yang akan disimulasikan telah terpenuhi maka
selanjutnya adalah memulai menggambarkan PFD (Process
Flow Diagram) pada Hysys.pemilihan material proses sangat
mempengaruhi proses yang akan dijalankan. Dan untuk
pemilihan atau desain equipment yang digunakan juga sangat
berpengaruh pada proses. Setelah proses dijalankan maka
dilakukan analisa apakah proses yang telah dibuat sesuai
dengan yang diinginkan. Hysys telah diakui oleh banyak
industri chemical terutama pada Industri oil and gas.

Langkah awal menggunakan Hysys V8.4

Pada bahasan ini akan dilakukan pengenalan terhadap
software Hysys  dan bagaimana cara memulai untuk
menggunakan software ini. Namun sebelum itu, Hysys sudah
dipastikan terinstall dengan sempurna di PC atau laptop yang
digunakan. Setelah Hysys terinstall maka akan muncul
gambar seperti dibawah ini.

Gambear 1. Icon Hysys V8.4

Untuk memulai menggunakan Hysys double click icon
tersebut maka Hysys akan mulai untuk running. Setelah itu
akan muncul tampilan seperti dibawah ini.



Gambar 2. Jendela Simulation Basis Manager

Setelah itu click new untuk membuka lembar kerja
baru. . Pada lembar kerja ini akan dimulai dengan
menginputkan data material yang akan disimulasikan. Setelah
material yang akan disimulasikan telah dimasukkan semua
maka langkah selanjutnya adalah memulai menggambarkan
PFD (Proces Flow Diagram).

Menambahkan material yang akan digunakan

Untuk menambahkan konponen maka anda dapat
memilih dari senyawa yang akan digunakan. Perlu
diperhatikan dalam memasukkan komponen ini adalah
pemberian nama kelompok komponen yang digunakan.
Karena ini sering memberi masalah bila Anda kurang
memperhatikan namanya dan terjadi missing dengan
flowsheet yang sedang dibangun.



Gambar 3 component list

Namun ketika senyawa yang akan kita simulasikan
tidak terdapat pada pure komponen maka anda dapat
menggunakan Hypotetical. Untuk memasuki Hypotetical

Fluid Package

Pada bagian ini, pilih paket fliuda yang akan digunakan.
Pada bagian properti, pilih model perhitungan fluida yang
diinginkan. Pemilihan model perhitungan ini didasarkan pada
sifat fisis dan chemis dari bahan-bahan yang digunakan dan
produk yang dihasilkan. Untuk itu diperlukan pengetahuan
dasar mengenai proses yang akan dibuat. Sehingga penentuan
fluid package yang akan digunakan sesuai dengan proses yang
akan dijalankan. Pemilihan fluid package sendiri sangat
penting untuk dilakukan karena perhitungan yang akan
dilakukan oleh hysys akan menggunakan metode dari
property package yang telah dipilih. Setelah melengkapi data
pada component list, pilih Fluid package dan akan muncul
gambar seperti dibawah ini.



Gambar 3 pemilihan fluid package
Setelah itu pilih fluid package yang akan digunakan.
Setelah terdapat tanda Ok berwarna hijau maka langkah
berikutnya adalah masuk ke simulation.

Gambar 4 simulation.

4.Simulasi

Klik simulation untuk mendapatkan flowsheet yang
akan digunakan untuk merancang PFD (Process Flow



Diagram) yang akan disimulasikan. Pada simulation terdapat
list konponen proses yang telah disediakan.setelah itu pilih
komponen yang akan digunakan dan disimulasikan. Untuk
mendesain pada flow sheet, dibutuhkan data proses, data sheet
komponen yang akan digunakan, dan process flow diagram.
Setelah model dari proses flow diagram ditentukan, maka
simulasi dapat dilanjutkan dengan memilih pallete yang telah
tersedia.

Gambar 5. Daftar komponen Palette



Langkah selanjutnya adalah memilih model palette
yang akan digunakan.

Gambar 6. Flowsheet di Hysys 8.4



5. Simulasi Heat Exchanger
Heat exchanger merupakan alat yang digunakan sebagai

untuk proses pertukaran panas, dapat berupa pendinginan atau
pemanasan. Heat exchanger didalam Central Gathering station
digunakan untuk memanaskan production fluid yang berasal
dari sumur-sumur minyak. Heat exchanger akan menampilkan
dua bagian yakni perhitungan kesetimbangan energi dan
kesetimbangan massa. Penggunaan heat exchanger ini sangat
sederhana, dan dapat memecahkan permasalahan berupa
temperatur, tekanan, vapor fraction, laju aliran panas, laju
aliran massa, atau UA. Pada hysys, kita dapat memilih model
heat exchanger yang sesuai untuk analisis yang diinginkan.
Pilihan kita termasuk analisa hasil akhir design model, sebuah
model design yang ideal, metoda steady state, dan metoda
dinamik yang digunakan pada simulasi secara dinamik.

Langkah awal untuk memulai sebuah model simulasi
heat exchanger pada hysys yakni dengan membuat input
stream dan output stream yang diguanakan oleh turbin. Input
stream yang digunakan yakni stream yang yang akan masuk
kedalam shell and tube pada heat exchanger. Sedangkan
output stream yang dihasilkan yakni berupa aliran fluida yang
dihasilkan oleh unit operasi tersebut.

Setelah itu input stream dan output stream dihubungkan
dengan input output dari heat exchanger. Dan output dari heat
exchanger akan dipengaruhi oleh kedua stream input dari heat
exchanger.
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Gambar 7. Model Heat Exchanger pada palette yang telah
dipilih di flowsheet

Stream input dan output dari Hysys merupakan stream
yang harus diisi dengan data proses yang didapatkan dari
lapangan.

Steam merupakan sebuah simbol yang digunakan untuk
mendefinisikan sebuah aliran proses. Stream dibagi menjadi
dua macam, yaitu stream berwarna biru dan stream berwarna
merah. stream yang berwarna merah digunakan untuk
mendefinisikan aliran fluida berupa perpindahan energi
sedangkan stream yang berwarna biru digunakan untuk
mendefinisikan sebuah aliran proses berupa fluida,. Dalam
proses pendefinisian stream yang baru, terdapat empat field
yang perlu diisikan, yakni stream name, component,
temperatur, pressure, dan molar flow rate. Proses pembuatan
flowsheet penting untuk diperhatikan, karena Flowsheet ini
akan sangat mempengaruhi akurasi hasil yang diinginkan.



Cara membuat New Stream yakni dengan cara mengklik
salah satu gambar pada model palette yang telah disediakan
atau dengan klik ganda pada logo komponen yang telah akan
digunakan misalnya pada heat Exchanger. Setelah muncul
worksheet pada heat exchanger. Cara mengisi stream dapat
juga dengan mengklik stream dang mengisikannya secara
langsung tanpa melalui worksheet komponen.

Gambar 8. Model stream di dalam worksheet Heat
Exchanger



Langkah selanjutnya adalah memberikan nama pada
kolom stream name. Nama ini disediakan sampai 16 karakter
alphanumerik, dan akan muncul pada flowsheet saat anda
menutup kotak dialog ini. Langkah selanjutnya adalah
mengisi keempat field yang lain yakni yang meliputi nilai
component, temperatur, pressure, dan mass flow rate yang
akan kita gunakan. Khusus untuk stream di bagian steam
maka perlu diisikan juga fraksi uap pada stream bagian steam.
Apabila ada salah satu dari kelima field yang dibutuhkan
belum dimasukkan, maka secara otomatis hysys akan
menampilkan jenis field yang akan dibutuhkan. Warna kuning
ada field stream tersebut menandakan bahwa stream tersebut
belum lengkap, sebaliknya warna hijau pada field stream
menandakan bahwa stream tersebut sudah lengkap.

Gambar 8. Model stream yang sudah lengkap



Setelah input pada stream lengkap, langkah berikutnya
adalah mengisi desain rating pada Heat exchanger. Caranya
adalah double click icon Heat Exchanger sehingga akan
muncul gambar seperti berikut ini.

Gambar 9. Rating Heat Exchanger yang telah lengkap.

Rating pada Heat Exchanger digunakan untuk
menentukan dimensi dari Heat exchanger yang didesain.
Sehingga ukuran dari Heat Exchanger akan sama dengan Heat
Exchanger pada lapangan. Pemodelan rating ini sangat
penting untuk dilakukan karena jika nilai rating tidak sesuai
maka hasil dari perhitungan output heat exchanger tidak akan
sesuai dengan kondisi di lapangan. Jika sudah diisi semua
parameter yang dibutuhkan maka akan diberitahukan dengan
tanda oke pada bagian bawah .



6. Simulasi secara Dinamik

Untuk menjalankan simulasi secara dinamik, maka click

Dynamic mode di flowsheet seperti pada gambar dibawah ini.

Gambar 10. Mengaktitkan mode dinamik

Jika mode dinamik telah dijalankan, maka untuk
mendapatkan hasil dari simulasi secara dinamik, click strip
chart di kolom bagian kirai dari flow sheet. Stripchart ini
berfungsi untuk mendapatkan visualisasi dari proses yang

disimulasikan. Miaslnya perubahan flowrate, perubahan

temperature yang parameter proses yang lain. Dan untuk
mendapatkan simulasi secara dinamik maka perlu dipasang

controller yang telah tersedia di Palette.

—
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Gambar 11. Loop control pada heat exchanger
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Setelah itu input data logger sesuai dengan parameter
proses yang ingin dimonitoring. Tampilan pada pengisian data
logger adalah seperti berikut ini.

Gambar 12. Tampilan pada data logger

Setelah itu jalankan simulasi untuk beberapa saat,
jalankan simulasi dengan merubah input yang berupa laju
aliran steam sebagai pemanas. Maka selanjutnya tampilakan
stripchart dengan mengclick perintah display pada gambar 12.
Setelah beberapa parameter diubah-ubah, maka akan terdapat
perubahan respon pada proses yang sedang dijalankan.

Sehingga akan didapatkan gambar grafik respon seperti
berikut ini.



Gambar 13. Respon sistem pada strip chart



Lampiran 5

Data proses

Pressure | Temperature Flow Pressure | Temperature
(psig) ® | O] e (F)
os7pI0gs | €955 805 | oo | soszpic | COS0S.805
1 0801 0854A

549.82 480.9 [ 9863.68 36 274.01
552.07 481.28 | 9592.22 35.49 273.46
553.84 481.43 | 9650.95 36.14 273.93
551.93 4814 9783.93 35.49 273.39
553.75 481.71 | 10058.74 36.03 274.48
555.22 481.84 | 10052.91 35.68 274.18
556.15 481.95 | 9673.54 36.07 273.77
555.26 482.03 | 9785.68 36.07 274.55
555.31 481.87 | 9738.61 35.55 273.66
552.74 481.8 [ 9948.63 35.16 273.08
554.84 481.76 | 9693.88 35.85 273.01
554.47 481.76 | 9969.38 35.12 273.15
556.05 482.22 | 10033.49 36.02 273.11
556.27 482.24 | 9929.87 35.12 273.72
556.02 482.11 | 9734.66 359 273.84
557.4 482.1 [ 9653.49 36.25 273.35
556.08 482 | 10045.84 34.78 273.07




557.79 482.1 | 10280.93 35.73 274.6
556.23 482.22 | 9939.52 35.79 274.12
558.9 482.33 | 9640.45 34.55 272.62
558.1 482.55 | 9806.83 354 273.72
560 482.5 | 9804.07 37.12 273.4
558.38 482.54 | 10438.66 35.89 273.46
558.79 482.5 1 9918.08 36.9 272.96
558.38 482.54 1 9913.25 35.71 273.93
560.29 482.84 | 9745.73 35.83 273.53
560.44 483.04 [ 9676.81 35.54 273.72
562.05 48293 [ 9396.54 37 273.75
562.47 483.2 | 9773.74 37.84 274.64
560.91 48297 | 9368.43 36.05 273.85
560.7 4829 [ 9996.03 36 273.92
558.42 482.6 | 10736.37 36.47 274.73
555.46 482.42 | 10013.27 35.19 272.73
555.71 482.2 [ 10201.68 35.31 273.57
556 482.03 | 10026.91 36.13 273.91
552.02 481.6 | 10059.81 36 274.65
553.45 481.68 [ 9583.28 36.58 275.1
554.21 481.84 [ 9560.97 36.66 275.66
555.1 481.68 [ 9646.08 35.88 274.02
554.66 482.13 | 10181.07 36.72 275.65
557.18 482.63 | 10018.32 35.43 273.25
560.92 483.27 | 10062.25 35.49 273.34
562.93 483.01 [ 9456.54 35.99 273.56
557.17 482.48 | 9785.26 35.43 273.25




556.75 482.11 | 10193.43 35.1 273.17
558.48 482.47 | 9354.18 37.77 275.07
557.61 48247 10367.9 36.96 27591
559.55 482.75 | 10170.35 35.81 273.66
563.57 483.65 [ 9915.78 38.66 277.94
564.03 483.73 | 9973.32 35.89 273.92
580.93 486.35 -205.32 19 24991
582.33 486.65 -185.03 18.5 248.95

582.3 486.66 -160.65 20.04 203.46
582.97 486.75 -117.4 19.89 302.9

581.5 486.67 -114.53 21.42 305.39
579.43 486.21 -94.02 21.94 301.07
575.96 485.72 9.23 22.97 256.22
571.61 484.85 17.39 21.97 291.29

572.7 484.97 13.71 22.63 292.05

573.5 485.16 6.62 21.3 291.7
570.75 484.73 | 3469.46 23.32 289.84
556.24 48243 | 9161.33 35.36 273.29
555.71 482.37 | 10904.21 38.46 271.75
566.73 483.84 -207.65 13.16 261.17
571.26 484.7 -206.05 19.57 251.08

573.4 485.07 -246.01 15.48 248.43
575.44 485.46 -129.18 20.58 207.2
576.52 485.61 -126.55 20.93 210.04
576.43 485.67 -131.6 20.4 209.18
577.02 485.73 -126.72 20.26 208.47
577.59 485.86 -101.95 20.64 206.75




578.04 485.96 -92.95 20.88 204.42
577.99 485.88 -134.77 21.18 252.95
579.27 486.15 -153.11 21.03 280.5
580.65 486.34 -154.1 20.65 296.65
580.71 486.46 -155.77 20.13 303.36
578.95 486.15 -67.53 21.46 252.83
576.85 485.84 26.95 23.62 258.69

575.5 485.64 137.15 22.72 290.66
575.03 48545 | 2133.72 22.49 279.51
575.28 485.54 | 2119.35 22.81 278.9

576.8 485.7 | 2141.18 22.65 269.95
577.63 4859 | 2138.31 23.04 272.93
579.62 486.25 | 2140.73 22.63 281.79
578.55 486.07 | 2482.33 22.95 2773
577.33 485.87 | 2485.06 22.75 261.66
577.39 485.8 | 2465.43 229 257.69
577.49 485.79 | 2450.92 22.54 257.6
577.35 485.84 | 2438.97 22.26 257.24




PROD FLUID INLET H-K STEAM OUTLET
Pressure Temperature | Temperature Pressure
(psig) (F) (F) (psig)

0(,:5(7}51(2)58—081 CGS05_8057 | CGS05_805 | CGS05_805

A TIO837A 7T10836 7P10855
22.14 121.96 185.11 24.18
22.27 122.91 183.53 24.38
23.2 121.53 186.18 25.38
22.53 122.69 188.41 24.75
22.68 120.49 189.29 24.82
22.69 123.91 185.35 24.78
23.08 123.73 189.3 25.2
22.16 122.51 194.88 24.38
22.51 125.09 192.64 24.62
23 125.07 191.11 25.16
22.99 122.25 187.07 25.22
22.29 125.68 188.69 24.39
22.93 125.72 192.73 25.02
23.25 123.95 188.14 25.36
23.63 124.75 188.28 25.78
22.39 124.66 192.99 24.42
22.81 126.65 196.76 24.95
23.06 123.59 188.76 25.18




22.38 127.49 194.78 2431
21.58 125.84 194.91 23.71
22.83 126.16 190.64 24.87
22.73 123.62 191.08 24.81
22.69 126.29 192.03 24.77
22.26 124.54 199.61 24.38
22.87 125.44 191.22 24.95
22.66 124.61 189.9 24.77
22.04 124.35 200.89 24.14

22.4 128.15 198.7 24.53
23.22 127.75 192.92 25.4
23.06 125.01 193.01 25.24
23.31 127.68 193.6 25.43

22.1 130.95 197.86 2431
23.53 129.16 195.01 25.74
23.21 128.77 190.82 25.42
22.36 132.8 201.43 24.36
22.67 133.66 200.96 24.89
23.44 135.47 201.85 25.72
22.09 134.3 198.07 24.33
21.96 138.48 200.01 24.32
23.24 136.66 199.46 25.52
23.53 136.51 201.01 25.8
23.24 138.64 201.01 25.6
23.05 140.33 197.41 25.42
23.59 141.38 195.19 259
22.99 137.16 201.06 25.34




22.64 137.68 198.41 25.03
22.78 144.79 204.36 25.13
24.07 140.28 206 26.5
21.76 140.81 207.66 23.92
21.22 141.35 207.69 23.5
21.22 140.23 212.21 23.46
22.66 141.69 201.56 24.99
22.43 139.54 193.66 24.85
22.19 140.14 199.48 24.4

23.3 143.57 182.88 25.64
23.62 141.16 182.24 26.02
24.14 143.62 175.12 26.58
23.62 139.96 177.24 25.97
23.94 144.03 178.72 26.43
22.67 144.75 185.68 25.07
23.21 145.04 180.23 25.58
23.53 145.42 178.7 25.94
22.95 145.98 189.91 25.35
21.14 141.03 199.81 235
21.99 143.29 207.19 24.36
22.45 141.48 196.45 24.77
23.05 139.23 190.96 25.36
22.94 141.05 181.94 25.31
22.71 139.13 183.94 24.96

22.1 140.78 182.01 24.39
23.17 138.83 179.25 25.44
23.35 136.9 180.71 25.61




23.48 138.47 182.54 25.74

23.6 136.35 188.16 25.92
23.15 136.64 187.47 25.4
22.73 137.93 187.67 25.05
23.05 134.5 187.6 253
23.84 135.17 172.1 26.12
23.47 132.65 178.82 25.73
23.16 135.01 183.26 25.38
23.88 134.38 186.26 26.19
23.49 134.19 190.84 25.73
23.93 132.64 188.45 26.26
23.55 135.68 186.93 25.78
23.56 132.63 194.58 25.79
23.73 132.63 195.41 25.94
24.11 132.93 188.34 26.32

PROD FLUID
OUTLET HEX A-K

Flow Pressure | Temperature Pre: St Tempeeratur
BSEWPD . i
( ) (psig) (F) (psig) (F)
CGS05_8 | CGS05_ CGS05 8057 CGS05 CGS05 80
057FICO8 | 80S7PL | ™1 joxen™ | 8057P | b nien
02 C0854B 10801B
8238.84 35.21 274.52 17.42 175.08




8004.53 35.07 274.56 16.88 174.19
7889.87 36.2 275.44 17.6 173.28
7890.01 36.01 276.02 17.54 169.86
7962.87 36.17 276.35 17.37 174.78
8182.55 36.28 276.14 17.67 172.83
7879.35 36.44 276.68 17.59 174.31
7864.78 37.73 277.62 17.05 179.02
7843.58 35.41 275.27 16.9 179.26
8036.02 36.83 276.51 17.42 173.89
7411.96 36.6 276.04 18.57 174.43
8032.08 35.98 276.25 16.61 182.19
8064.94 35.37 275.38 17.67 177.67
7910.19 36.02 276.17 17.65 176.76
7914.72 39.48 277.87 18.47 172.64
7970.83 36.23 275.75 17.14 177.26
8102.79 37.24 278.49 17.29 177.4

7892 37.18 278.3 17.85 167.14
7641.79 36.15 276.33 16.96 176.07
7632.11 35.58 275.64 16.56 181.35
7940.02 36.13 27593 17.53 178.91
7961.51 37.22 277.71 17.67 174.85
7837.54 37.69 277.54 17.3 176.8
7885.55 36.21 275.92 16.92 178.29
7915.46 36.92 276.65 17.41 176.07
7911.36 37.66 277.98 17.36 175.74
7901.83 38.56 279.05 16.45 176.9
7789.43 38.13 276.83 17.02 182.08
7887.83 37.51 277.64 18.29 174.55
7625.29 37.03 277 17.33 176.86
7980.05 37.02 277.7 17.54 183.63




8318.05 36.44 277.34 16.87 181.42
8049.33 37.24 278.09 18.31 179.21
8030.04 36.57 2717.85 18.3 177.53
7651.38 36.03 277.43 18 181.37
8089.67 36.28 277.34 17.43 182.44
7420.09 37.29 277.79 18.03 185.79
7739.08 36.58 277.65 16.42 179.06
7635.22 35.79 276.31 17.01 186.15
7811.37 38 278.68 17.82 187.93
7948.59 37.56 278.43 18.29 184.23
8045.63 36.68 277.37 17.93 188.07

7796.6 38.02 278.12 17.53 191.09
8199.12 36.78 271.5 18.42 186.1
7989.85 36.9 277.73 17.52 185.48
7508.87 36.36 276.89 17.57 188.68
7941.78 36.45 277.67 17.45 189.23
7741.02 37.79 279.27 19.16 189.73
8048.51 38.89 280.21 16.31 195.67
8189.82 37.33 278.37 16.85 196.23
8573.67 41.07 316.07 16.62 193.16
8603.02 40.05 320.56 17.63 168.05
8572.29 43.2 308.38 17.27 152.6
8585.54 40.01 291.36 17.18 152.76
8550.17 36.96 278.99 18.09 148.84

8507.8 37.12 277.2 19.04 149.33
8462.94 36.11 276.68 18.65 152.93

8428.4 38.37 278.85 18.1 151.23
8432.94 39.09 280 18.09 154.15
8455.08 38.81 279.6 17.62 156.74
8473.35 37.99 280.52 18.33 157.81




8211.06 36.72 277.8 18.35 174.76
8996.32 38.25 279.13 18.07 188.19
8441.22 36.06 277.95 16.25 210.6
8460.89 36.7 279.43 17.11 170.64
8509.53 37.76 299.9 17.31 154.87
8539 40.48 306.07 17.63 148.13
8524.74 37.36 305.59 17.99 144.95
8520.63 36.75 283.29 17.47 145.52
8531.91 40.45 284.79 17.57 144.33
8530.8 39.52 283.95 18.12 142.8
8513.75 40.66 284.7 18.38 139.97
8314.32 40.25 280.78 17.92 142.73
8548.33 40.65 280.97 18.24 139.1
8523.37 43.56 282.63 18.06 138.39
8520.09 37.03 278.95 17.44 140.37
8513.71 40.44 282.01 17.61 140.93
8479.76 39.25 280.11 18.23 140.78
8467.57 39.69 280.48 18.41 138.83
8436.97 41.69 281.66 17.52 149.09
8393.53 39.47 279.62 18.13 147.67
8387.82 39.6 280.82 18.16 145.32
8434.74 38.95 279.73 18.24 143.76
8509.4 41.5 281.89 18.14 150.65
8466.38 40 280.89 18.12 144.93
8435.64 38.12 281.42 18.2 144.86
8414.2 41.14 279.75 18.58 149.42




PROD FLUID PROD FLUID
INLET OUTLET
HEX L-V HEX L-V
Pressure Temperature Pressure Temperature
(psig) ® (psig) )
CGS05_805 | CGS05_8057 [ CGS05_8057 | CGS05_8057
7PI0802A TIO837B P10802B TI0802

30.27 127.78 26.26 155.42
29.98 128.48 25.89 154.56
30.12 138.99 26.12 166.95
29.01 131.68 23.54 165.14
29.77 134.1 24.99 160.33
29.08 133.92 25.55 160.47
28.6 136.73 24.67 162.56
29.17 142.8 25.61 174.74
29.09 136.68 24.41 165.47
28.9 136.39 25.03 164.91
29.74 136.56 25.78 167.46
29.17 143.76 25.19 172.26
28.19 138.44 23.48 167.93
29.47 137.93 25.27 167.73
29.78 138.12 25.33 166.36
29.36 138.03 254 165.3
27.66 145.01 23.37 172.27




28.5 139.57 24.16 169.79
29.17 138.8 25.36 170.22
29.33 139.76 24.81 169.49
29.19 140.08 255 167.72
28.09 143.99 23.54 169.5
29.36 144.52 25.36 179.89

28.9 140.02 25.21 170.88
29.15 140.85 25.7 168.46
28.06 139.26 23.06 169.67
28.82 142.75 25.03 173.64
29.33 142.75 25.6 180.94
28.37 140.84 23.65 169.72
29.13 140.13 25.48 170.06
29.27 140.89 25.39 175.18
28.96 147.84 25.02 175.99
29.28 141.85 24.36 174.12
28.18 140.94 23.14 170.26
29.97 141.92 25.86 170.72
30.11 149.32 25.97 181.22
29.57 143.19 25.33 171.93
28.89 143.4 25.04 170.83
29.84 143.73 25.94 170.97
28.19 151.12 23.22 183.95
29.14 144.5 25.25 178.69
28.91 144.82 25.53 174.97
28.96 144.5 25.54 174.1
28.75 154.27 25.15 182.5




29.55 146.59 254 177.7
29.61 148.07 25.14 180.23
28.86 148.64 24.48 174.34
29.45 156.47 245 178.74
28.41 152 22.37 185.68
28.37 150.86 24 180.97
26.72 151.31 23.12 185.95
26.31 150.06 22.81 191.74
27.74 153.06 24.41 187.51
27.67 151.44 24.33 188.11
28.19 159.38 24.88 188.52
28.44 152.47 25.23 183.52
29.75 151.48 25.39 177.35
28.56 152.07 25.2 181.12
28.15 159.35 23.06 191.49
27.32 152.25 24.21 185.57
28.29 153.74 24.82 186.98
29.33 152.86 25.73 183.72
28.61 153.64 24.38 179.96
27.49 153.63 243 180.99
27.59 156.24 22.6 184.9
27.31 151.74 21.14 182.76
28.21 151.42 24.61 188.06
27.93 152.24 24.8 189.22
28.46 151.81 25.03 180.01
28.49 152.93 24.65 183.11
26.17 157.43 21.42 187.67




26.22 152.3 20.16 184.84
28.37 152.32 23.44 182.64
28.22 153.76 24.76 188.54
28.37 151.78 2391 182.78
27.06 160.01 22.7 191.06
27.55 151.04 22.83 181.23
28.41 152.02 24.84 182.51
27.79 150.26 24.08 182.49
27.94 156.74 24.84 189.08
27.86 150.61 24 181.08
27.58 150.9 22.43 180.11
28.16 150.76 23.26 180.89
28.18 149.42 24.76 179.41
27.81 154.92 24.57 194.98
27.23 148.72 24.01 182.72
29.01 148.07 25.23 177.21




Data Properties Production Fluid Duri

Lampiran 4

Common Samplin %prz(i,llft‘l ¢ Viscosity | Viscosit | Viscosity
UwWl Well Sample ID oot | s | at100” | yat100 | at100
s e °F,SFS | °F,cP | °F,cSt
PURIPIZ L enirge | PRIDOIOOIT 1 3goga | 09339 | 7821 | 15224 | 16579
DURSI0520 6N-32B DRI'&? i_oo-]o H7- 38982 0.9303 252.9 489.7 535.5
PURIOSZS | ongan | PRIDOIOIIT 1 3gop1 | 09285 | 4067 | 7867 861.9
DUR§05 31 sm.73B DRI'ggzl_OO'?l -1 38085 | 09346 | 543.1 1057.8 1151
PURY0S39 | N-64B DRI-0610-0117- 38985 0.9347 266 517.8 563.3
4 005-01
DURIOSA0 | g\ g3p | DRIEOGIO-OTIT- 1 30001 | 0036 4643 905.7 934
9 007-01
PURISHL L aneip | PRIDOIOITIT 1 3pog1 | 09320 | 2042 571.6 623.2




DURIO0565

DRI-0610-0076-

. 6K-46B o 38981 | 09338 | 2045 3975 432.9
DUR;“ 71 6k-20B DRI'ggg_OO'?O%' 38981 | 0.9358 287.9 561.2 609.9
DURSIOS 92 1 4k-s48 DRI'ggll_OO'?O%' 38081 | 09222 96.3 183.8 202.7
DUR110595 4K-30B DRI'ggzl_OO'?O%' 38981 | 0.9312 203.1 393.6 429.9
DUR;%(B 41-80B DRI'ggé_OO'?O%' 38982 | 09366 | 2231 435.1 4723
DURIO6OS |y jgp | DRI-0610-0076- | 50001 | (9357 200.8 391.1 425

0 008-01
DUR§0627 3K-34B DRI'gg;_OO'?O%' 38082 | 09372 226.4 441.9 479.4
DURII%“ 3L-15B DRI'ggsl_OO'?O%' 38982 | 0.9333 185.5 360.2 392.6
DURI0756 DRI-0908-0305-

5 3B-0909A S 40050 | 0.9411
DURI0758 DRI-0908-0305-

! AE-0707A o 40050 | 0.947
DURI0780 DRI-0908-0305-

" 3E-0309A o 40050 NA




DURIO0799

DRI-0908-0305-

! 3F-0509A S 40050 | 0.9465
DURI0285 DRI-0902-0115-
. 7S-41A oS 39849
DURI0285 DRI-0902-0115-
. 7S-41A oS 39849
DURi%B 3L-46C DRI'gg?_%?z%' 30615 | 09359 | 2536 4942 537.1
DURIOOI9 | 55 sgp | DRI-1401-0185- 1 ) ces 563.4 1069.6 | 1194.1
9 004-01
DURI0027 DRI-1408-0173-
. AR35A NS 41863
DURI0028 DRI-1402-0166-
. 3R-33A N 41688
DUR;)OM 3S-46A DRI'& 33_40'?046' 41365 0.932 5852 11367 | 12404
DURIOO9T | - o | DRII304-0046- | , A A A A
1 004-01
DURI0092 DRI-1303-0107-
. AT-55A o 41339 846.6
DURIO104 DRI-1303-0107-
! 3S-26A o 41339




DURIO120

DRI-1304-0046-

. 35-47A o 41365 NA NA NA NA
DURIOTSS | g 35 | DRSO | oy

DURIOTSS |y o | DRSO |

DUR;(”‘” 3R-67A DRI'&S?_“O'?O%' 41365 NA NA NA NA
DURIONEZ | 3p 7y [ DRGSO |

DURIONEZ | 3p sep | DREIOOHO2IT [,

DURIOIES | 3p5p | DREIOHOIT [,

DURIOIES | 3p jgp | DRELOMOI [ g -

DURIONE |3 g | DREIONOTS [y

DURIONE | 3o g | DREIIZOR- |00,

DURIONE | 3 gon | DREIOSOIE [ e




DURIO144

DRI-1303-0107-

. 3Q-89A o 41339 NA
DURIOTSS |y s | DREOSOTE [

DURIOIGS | gon | DRSO3 |, s

PURIOZIL | 6p.aga DRI'&S?}O‘?QSO' 40926 | 0.9425

DURIOZS | 3o g | DREIOSOI [,

DURIOZSS |~y 7 [ DREIOGHOIOG | e

DURIOND |y 3 | DREIOSOIT [,

PURIDSTT | 51194 DRI'gg ?_70'?013' 39989 | 09371

DURIOSTS | g1 | DREOSIZOSS | o,

PURISTS 1 gmria | RIS 40617 | 0.9365 11704 | 12709
DURIOISS | 57 | DREBIGOSE [ o o




DURI0455

DRI-1310-0289-

. AM-57A o 41572 260.4
DURI0435 DRI-1310-0291-

. AM-57A o 41575 5143
DURI0435 DRI-1310-0293-

. AM-57A o 41576 797.4
DURI0435 DRI-1310-0305-

. AM-57A e 41577 702.6
DURI0435 DRI-1311-0016-

. AM-57A o 41578 746.9
DURI0435 DRI-1311-0019-

. AM-57A oo 41579 7422
DURI0455 DRI-1311-0084-

. AM-57A o 41580 988.4
DURIOAS6 | o | DREL2I0-0148- | o | A

0 001-01
DURI0478 DRI-1112-0385-

. 6P-29C oo 40904 | Na
DURI0500 DRI-T112-0385-

! 6P-29B o 40904 | 09332
PURIOSZI 1 3rgoc | PRIV 1 41663 18643 | 36452 | 39523




DURI0641

DRI-1310-0289-

5 4J-10A 00101 41572 456.3
DUR;O641 A-10A DRI-&S 11_00.?291- 1575 .

DUR;O641 A-10A DRI-&S 11_00.?293- 1576 T

DUR;O641 A-10A DRI-&S 11_00-?305- 1577 .

DUR;O641 A-10A DRI.égll_lo.?om- 1578 .y

DUR§0641 A-10A DRI-& 3 11_10.?019. 1157 -

DUR§0641 A-10A DRI-& 3 11_10-?084- 1580 s

DUR;)M] 41-10A DRI'&S 11 10? 086- 1 41581 864.3 9322
DUR510655 708 | DRE 3 3 21 _00.?252- 1570 .

DUR510655 708 DRI-& 3 31 _00-?289- 57 o

DUR510655 708 | DRI 3 3 31 _00.?291 S i




DURIO0655

DRI-1310-0293-

. 4H-70B 00301 41576 806.9
DUR510655 iios | DRE 3 3 31 _00-?305- 11577 852.1
DUR510655 AL0B DRI-&S 21_10-?016- 1578 $08.1
DUR510655 iios | DRE 3 3 21_10-?019- 41579 853.6
DURIOGTO |~y 4gn | DRE 3 3 11 _00-?252- 11570 1473
DURIOGTO |~ 4n | DRE 5 3 1 _00-?289- 11572 916.8
DURIOGTO |~ 4n | DRE 5 3 1 _00-?291 S 943
DURIOGTO |~ 4n | DRE 5 3 1 _00-?293- 11576 962.6
DURIOGTO |~ 4n | DRE 5 3 1 _00-?305- 1577 939.6
DURIOGTO |~ 4n | DRE 5 3 31_10-?019- 11579 1051.7
DURIO670 | oo | DRLI3II0084 | , 999.9

1

003-01




DURI0670

DRI-0911-0244-

. 3H-16B oS 40137 | 09369
DURI0672 DRI-0911-0244-
. 3H-17D oS 40137 | 0937
DURI0676 DRI-1310-0295-
y 3G-T2A o 41576 587
DURI0676 DRI-1310-0305-
y 3G-T2A o 41577 7358
DURI0676 DRI-1311-0019-
y 3G-T2A o 41579 1072.9
DURI0676 DRI-1311-0084-
y 3G-T2A o 41580 1308.8
DURI0676 DRI-1311-0036-
y 3G-T2A o 41581 14833 | 15873
DURIO676 | 35 795 | DRI-I31-0088- | ) s0) 15207 | 1627.8
6 001-01
DURI0676 DRI-1311-0038-
y 3G-T2A o 41583 15542 | 16653
DURIO678 | 31y sop | DRIF0905-0365- | 55051 | 9427 3313 702
8 001-01
DURI0757 DRI-1405-0242-
) 3R-66C NS 41781







Lampiran 3

Data Production Fluid

Duri CGS05 | Duri CGS05 | Duri CGS05 | Duricasos | Durt €GS03
Total Oil

Date DC DC DC DC Produced to total oil (m3/hr)
Pri.Meter 1 Pri.Meter 2 | Pri.Meter 3 | Pri.Meter 4

Dumai

1/1/2015 0 25731 0 22852 48583 321.813792
2/1/2015 0 25352 0 22958 48310 320.00544
3/1/2015 0 25210 0 23267 48477 321.111648
4/1/2015 0 24937 0 23129 48066 318.389184
5/1/2015 0 25541 0 22863 48404 320.628096
6/1/2015 0 25171 0 23454 48625 322.092

7/1/2015 0 25685 0 23060 48745 322.88688
8/1/2015 0 25607 0 24005 49612 328.629888
9/1/2015 0 26679 0 23790 50469 334.306656
10/1/2015 0 26082 0 24356 50438 334.101312
11/1/2015 0 25941 0 24289 50230 332.72352

12/1/2015 444 25745 289 23794 50272 333.001728



13/01/2015
14/01/2015
15/01/2015
16/01/2015
17/01/2015
18/01/2015
19/01/2015
20/01/2015
21/01/2015
22/01/2015
23/01/2015
24/01/2015
25/01/2015
26/01/2015
27/01/2015
28/01/2015
29/01/2015
30/01/2015
31/01/2015

O O O O O O O O O o

246
3745

O O O O o o

25866
26478
26728
26318
26556
26392
25407
27309
28517
28223
28051
25055
28974
28320
28462
28370
28780
28706
29326

O O O O O o o o o o

281
2221

o O O © O o o

24551
23460
23563
23951
23827
23310
25055
23611
25013
24789
23700
18631
20590
21351
21249
21818
21467
21626
20883

50417
49938
50291
50269
50383
49702
50462
50920
53530
53012
52278
49652
49564
49671
49711
50188
50247
50332
50209

333.962208
330.789312
333.127584
332.981856
333.736992
329.226048
334.260288
337.29408
354.58272
351.151488
346.289472
328.894848
328.311936
329.020704
329.285664
332.445312
332.836128
333.399168
332.584416



1/2/2015
2/2/2015
3/2/2015
4/2/2015
5/2/2015
6/2/2015
7/2/2015
8/2/2015
9/2/2015
10/2/2015
11/2/2015
12/2/2015
13/02/2015
14/02/2015
15/02/2015
16/02/2015
17/02/2015
18/02/2015
19/02/2015

494

O O O O O OO O 0O oo oo oo o o

29797
29312
29397
29803
29526
29588
30040
30037
30229
29570
30092
29241
29629
29523
29818
29684
29820
28778
28819

233

O O O O O 0O OO0 O o oo oo o o o

20903
21205
21514
20799
20973
20912
20760
21058
20565
20931
20511
21372
20851
21077
21052
21195
21025
20102
20091

50700
51244
50911
50602
50499
50500
50800
51095
50794
50501
50603
50613
50480
50600
50870
50879
50845
48880
48910

335.8368
339.440256
337.234464
335.187648
334.505376

334.512
336.4992
338.45328
336.459456
334.518624
335.194272
335.260512
334.37952
335.1744
336.96288
337.022496
336.79728
323.78112
323.97984



20/02/2015
21/02/2015
22/02/2015
23/02/2015
24/02/2015
25/02/2015
26/02/2015
27/02/2015
28/02/2015
1/3/2015
2/3/2015
3/3/2015
4/3/2015
5/3/2015
6/3/2015
7/3/2015
8/3/2015
9/3/2015
10/3/2015

29502
29081
28893
29056
28531
29093
29117
28807
28236
28184
27779
26491
26821
27149
27241
27260
27014
26880
26183

o O O o

496

O O O O O OO0 o o oo o o o

19875
20205
20015
19524
19374
19557
19538
19711
20169
20060
20171
21752
21712
21285
21244
21182
21336
20193
21506

49377
49286
48908
48580
48655
48650
48655
48518
48405
48244
47950
48243
48533
48434
48485
48442
48350
47073
47689

327.073248
326.470464
323.966592
321.79392
322.29072
322.2576
322.29072
321.383232
320.63472
319.568256
317.6208
319.561632
321.482592
320.826816
321.16464
320.879808
320.2704
311.811552
315.891936



11/3/2015
12/3/2015
13/03/2015
14/03/2015
15/03/2015
16/03/2015
17/03/2015
18/03/2015
19/03/2015
20/03/2015
21/03/2015
22/03/2015
23/03/2015
24/03/2015
25/03/2015
26/03/2015
27/03/2015
28/03/2015
29/03/2015

OO O O O O o o o

26524
26722
27008
26429
26487
26443
26826
26184
26803
26906
26357
27123
27475
27035
27292
27492
27351
26340
27258

O O O O O O o o o o

335

o O O O O o o o

20800
20608
20343
20930
20875
21036
20823
21423
20723
20455
20917
20921
20847
21304
21013
20857
20966
22276
21355

47324
47330
47351
47359
47362
47479
47649
47607
47526
47361
47861
48044
48322
48339
48305
48349
48317
48616
48613

313.474176
313.51392
313.653024
313.706016
313.725888
314.500896
315.626976
315.348768
314.812224
313.719264
317.031264
318.243456
320.084928
320.197536
319.97232
320.263776
320.051808
322.032384
322.012512



30/03/2015
31/03/2015
1/4/2015
2/4/2015
3/4/2015
4/4/2015
5/4/2015
6/4/2015
7/4/2015
8/4/2015
9/4/2015
10/4/2015
11/4/2015
12/4/2015
13/04/2015
14/04/2015
15/04/2015
16/04/2015
17/04/2015

O O O O O © O o

27315
27658
27401
27509
25556
22267
27349
27360
27481
27232
27162
27384
27159
26878
26410
26864
26385
27294
26648

O O O O O o o o o o

349

OO O O O O o o o

21499
21071
21458
21166
19514
17115
21040
21299
22144
22368
20852
21182
21472
21376
21397
21068
21770
20875
21182

48814
48729
48859
48675
45070
39382
48389
48659
49625
49600
48579
48566
48631
48254
47807
47932
48155
48169
47830

323.343936
322.780896
323.642016
322.4232
298.54368
260.866368
320.528736
322.317216
328.716
328.5504
321.787296
321.701184
322.131744
319.634496
316.673568
317.501568
318.97872
319.071456
316.82592



18/04/2015
19/04/2015
20/04/2015
21/04/2015
22/04/2015
23/04/2015
24/04/2015
25/04/2015
26/04/2015
27/04/2015
28/04/2015
29/04/2015
30/04/2015
1/5/2015
2/5/2015
3/5/2015
4/5/2015
5/5/2015
6/5/2015

O O O O O O oo o o o

384

O O O O o o o

26225
25999
26371
23916
27714
26264
26637
26892
26913
26438
26373
26881
27282
28180
23305
32526
26379
26841
26762

O O O O O O O o o o o

345

o O O O o o o

21529
21194
22001
19678
21953
22465
22041
21974
22075
21699
21845
20644
20965
20127
16500
22923
20009
20179
20275

47754
47193
48372
43594
49667
48729
48678
48866
48988
48137
48218
48254
48247
48307
39805
55449
46388
47020
47037

316.322496
312.606432
320.416128
288.766656
328.994208
322.780896
322.443072
323.688384
324.496512
318.859488
319.396032
319.634496
319.588128
319.985568
263.66832
367.294176
307.274112
311.46048
311.573088






Lampiran 2

Crude Oil Analysis
Hydrocarbon
composition,
weight %:
Cl nd nd nd 0
C2 nd nd nd 0
C3 nd nd nd 0
C4s nd nd 0.01 0
C5s 0.01 nd 0.03 0.000014
C6s 0.08 0.06 0.08 0.000112
C7s 0.44 0.36 0.64 0.000616
C8s 0.62 0.99 0.87 0.000868
C9s 1.43 3.55 2.14 0.002002
Cl10s 2.66 8.29 3.30 0.003724
Clls 4.00 5.84 3.96 0.0056
Cl2s 5.85 5.02 4.55 0.00819
Cl13s 5.37 4.72 5.61 0.007518
Cl4s 8.10 6.73 7.81 0.01134
Cl5s 10.28 14.21 9.42 0.014392
Clés 8.84 7.07 7.53 0.012376
Cl7s 9.70 7.07 5.43 0.01358
Cl18s 6.21 3.33 6.61 0.008694
Cl19s 5.01 3.83 6.99 0.007014
C20s 2.14 3.38 5.13 0.002996
C21s 0.72 3.11 3.77 0.001008
C22s 1.14 1.01 3.64 0.001596
C23s 0.71 0.74 3.45 0.000994
C24s 0.67 0.80 3.29 0.000938
C25s 0.67 1.16 2.48 0.000938
C26s 1.17 1.57 3.09 0.001638
C27s 2.24 3.01 2.96 0.003136
C28s 2.56 1.21 2.13 0.003584




C29s 5.57 5.23 2.79 0.007798
C30s 3.32 1.97 0.99 0.004648
C3ls 3.51 2.48 0.53 0.004914
C32s 2.71 1.18 0.45 0.003794
C33s 2.17 0.79 0.23 0.003038
C34s 1.35 0.96 0.07 0.00189
C35s 0.53 0.33 0.02 0.000742
C36s 0.12 nd nd 0.000168
C37s 0.05 nd nd 0.00007
C38s 0.04 nd nd 0.000056
C39s 0.01 nd nd 0.000014
C40s nd nd nd 0
Total 100.00 100.00 100.00
Note: nd =

not detectable
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Abstrak— Heat exchanger merupakan sebuah sistem
penukar panas yang digunakan untuk memanaskan
production fluid yang berasal dari sumur-sumur minyak.
Sistem kerja heat exchanger adalah memanfaatkan prinsip
konduksi dan konveksi. Pemanas yang digunakan pada
heat exchanger Central Gathering Station 5 adalah steam
dibagian tube sedangkan fluida yang dipanaskan adalah
production fluid di shell. Permasalahan utama adalah
temperature output production fluid tidak dikontrol
sehingga mengakibatkan output production fluid tidak
sesuai dengan set point dan terjadi osilasi yang cukup
besar. Dengan menggunakan pendekatan FOPDT maka
akan didapatkan model dari proses berdasarkan hasil uji
open loop dan model dari disturbances berdasarkan uji
disturbances di software Hysys 8.4. Simulasi dengan
menggunakan sofiware Hysys 8.4 didapatkan nilai lamda
yang terbaik adalah A=1 dengan nilai Kc=1.07, Ti=1.18
dan Td=0.0278. Dari hasil analisa performansi
berdasarkan set point didapatkan nilai settling time 900
second, TAE= 360.46 dan maksimum overshoot 2.893%.
Sedangkan  berdasarkan  perubahan  disturbances
didapatkan hasil settling time=520 second, IAE sebesar
100.3773 dan maksimum overshoot sebesar 3.7797%.
Kata Kunci : Heat exchanger, FOPDT, IMC-PID

I. PENDAHULUAN

Di era modern seperti sekarang ini tuntutan
kebutuhan akan bahan bakar minyak (BBM) semakin
meningkat[1]. Peningkatan ekonomi suatu bangsa akan
mendorong permintaan BBM pada sektor transportasi,
industri dan pembangkit listrik yang masih menggunakan
bahan energi fosil sebagai salah satu bahan bakarnya[2].
Untuk memenuhi kebutuhan minyak mentah maka
dibutuhkan suatu upaya untuk mencari sumber minyak
baru atau mengoptimalisasi proses pada pengolahan
minyak mentah.

Dengan adanya teknologi baru pada bidang
pengolahan ataupun pengeboran minyak mentah, maka
akan dapat dilakukan peningkatan efisiensi kilang sesuai
dengan jenis minyak yang akan diolah. Salah satu
komponen proses yang dapat dioptimalisasi adalah proses
pemanasan pada heat exchanger. Pada plant heat
exchanger, parameter proses yang dikendalikan adalah
temperature production fluid pada keluaran heat
exchanger dengan mengatur laju aliran sfeam yang
masuk. Permasalahan yang dihadapi oleh PT Chevron
Pacific adalah ketika temperature dingin maka laju aliran
steam yang dibutuhkan besar sehingga control valve akan
membuka untuk menambah aliran steam yang masuk.
Namun ketika aliran steam terlalu besar maka tekanan
yang diterima heat exchanger menjadi terlalu besar.

Strategi kontrol yang digunakan adalah bertipe feedback,
namun pada kenyataannya sistem kontrol ini tidak
difungsikan karena proses pemanasan pada heat
exchanger masih dalam keadaan manual. Maka dari itu
dibutuhkan strategi control yang mampu mengurangi efek
gangguan pada heat exchanger dengan kontroller yang
tepat. Dan untuk mengendalikan proses agar masih sesuai
dengan set point yang diinginkan maka dibutuhkan
metode kontrol yang tepat pada sistem pemanasan di heat
exchanger. Metode kontrol yang paling tepat untuk
mereduksi gangguan adalah menggunakan Internal Mode
Control (IMC)[3].

Heat exchanger merupakan salah satu unit yang
menjadi basic dari operasi proses yang ada di industri.
Unit heat exchanger memiliki fungsi sebagai penukar
panas antara dua fase yang sama ataupun fase yang
berbeda[4]. Fase yang dimaksud adalah /iguid atau gas,
pertukaran panas dapat dilakukan antara gas dengan gas,
zat cair dengan zat cair atau gas dengan zat cair. Bahan
perantara untuk penukar panas harus memiliki koefisien
konduksi yang tinggi untuk mendapatkan hasil pemanasan
yang optimal. Sehingga pada heat exchanger tidak terjadi
kontak antara fluida proses dan fluida yang digunakan
sebagai pemanas.

IMC-PID merupakan algoritma kontrol
konvensional yang masih menggunakan model,
sedangkan untuk algoritma kontrol yang lebih modern
akan menggunakan state space. Internal Mode Kontrol
dapat membuat sistem menjadi lebih stabil dan tidak
terganggu dengan proses yang dinamis sehingga proses
akan menjadi lebih baik[5]. Internal Model Control
berbasis PID merupakan suatu control yang memiliki
performa sangat baik untuk set point tracking[6]. Namun,
IMC-PID memiliki respon yang sangat lamban untuk
menghilangkan gangguan. Sehingga dibutuhkan arsitektur
kontrol yang mampu menghilangkan gangguan yaitu
dengan memanfaatkan sistem kontrol feedback-feed
forward.

II. METODOLOGI PENELITIAN
Alur penelitian tugas akhir ini berisi uraian tentang
tahapan dalam penelitian tugas akhir, yaitu (i) mulai, (ii)
pengambilan data, (iii) desain sistem pengendali feed
forward-feedback dengan menggunakan IMC berbasis
PID, (iv) Analisis data dan simulasi, (v) evaluasi
performansi sistem pengendalian, (vi) penyusunan
laporan dan, (vii) selesai.. Gambar 1 di bawah ini
merupakan  flowchart  tahapan  penelitian  untuk

mempermudah dalam memahami alur penelitian.
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Gambar 1. Flowchart penelitian
Pengambilan data merupakan proses awal penelitian
dan untuk study literature dilakukan sepanjang penelitian
ini berlanjut. Pengambilan data sangat penting dilakukan
untuk melakukan pemodelan desain dari heat exchanger
dan kontrol yang akan digunakan.

A. Pemodelan heat
FOPDT

Untuk pemodelan heat exchanger akan didapatkan
model matematis berupa model dari plant. Model ini
merupakan suatu model yang mewakili sistem pada plant
heat exchanger. Untuk mendapatkan gain proses pada
Hysys, perlu dilakukan simulasi heat exchanger dengan
menggunakan uji  perubahan set point. Untuk
mendapatkan simulasi yang dapat mewakili kondisi real
dari heat exchanger di lapangan maka dilakukan
perhitungan U  actual  (overall heat  transfer
coefficient)[7]. Perhitungan U actual bertujuan untuk
mengetahui apakah kondisi seat exchanger saat ini masih
sesuai dengan data U dari desain. Nilai U sangat
berpengaruh terhadap proses pemanasan pada heat
exchanger[8]. Sehingga ketika disimulasikan maka
respon dari proses akan dapat mewakili dari respon pada
kondisi real. Untuk menghitung U actual menggunakan
persamaan berikut ini

exchanger dengan pendekatan

AH

Uactual = ( 1 )

LMTD corrected x Ag

Setelah mendapatkan nilai U actual maka selanjutnya
adalah memodelkan heat exchanger di dalam Hysys.
Pemodelan pada Hysys bertujuan untuk mendapatkan
hasil simulasi berupa uji terhadap perubahan set point dan
uji perubahan disturbances. Hasil dari uji perubahan set
point akan digunakan untuk menentukan model dari plant
dan uji berdasarkan disturbances akan digunakan untuk
menentukan model dari disturbances.
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Gambar 2. Desain model heat exchanger dalam
Hysys 8.4

Setelah mendapatkan model dari heat exchanger maka
dilakukan vji disturbances dan uji berdasarkan perubahan
set point untuk mendapatkan grafik respon sistem secara
open loop.

Gambar 3 Uji open loop ketika diberikan input sinyal step pada
metode first order plus dead time

Untuk menentukan parameter K, 0, T, te30, dan togy
dengan metode FOPDT, maka dapat dicari dengan
menggunakan persamaan seperti berikut ini[9].

A
K=3

7= 1,5(t639% - t28%)
O0=te30, - T

dimana :

gain steady state

perubahan steady state pada keluaran proses

= perubahan step pada masukan

= waktu yang dibutuhkan untuk mencapai tingkat
kestabilan (settling time)

waktu tunggu respon dari sebuah sistem

(deadtime)

Maka selanjutnya akan didapatkan model plant
dengan menggunakan pendekatan FOPDT (First Order
Plus  Dead Time) process dengan menggunakan
persamaan seperti dibawah ini[10].

90X
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)
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e—0s

Ts+1

FOPDT : G(s) = K

2

B. Pemodelan sistem feed forward-feedback

Feedback kontrol merupakan sistem pengendali
bertipe loop tertutup yang memanfaatkan nilai feedback
dari sensor yang ditempatkan pada output pengendalian
dan dibandingkan dengan nilai set point dari sistem[11].
Pada sistem ini memiliki set poin yang harus dicapai.
Kontroller berfungsi untuk mengolah sinyal input untuk
kemudian dilakukan pengambilan keputusan. Keputusan
yang telah dibuat akan diartikan oleh actuator sehingga
actuator akan melakukan aksi[12]. Sensor atau
transmitter  berfungsi  sebagai pengukuran untuk



mengetahui apakah output sistem sudah sesuai dengan set
poin atau tidak, jika tidak maka transmitter akan
memberikan nilai kompensasi ke kontroller untuk
kemudian diolah kembali[10].

Gambar 4 Feedback-feed forward control

Temperature production fluid input dianggap sebagai
disturbances dalam sistem ini. Sehingga untuk
mendapatkan temperature production fluid setelah
dipanaskan, maka perlu adanya suatu kontrol yang
mereduksi gangguan yang berupa temperatur input
production fluid dengan menggunakan feed forward
control. Dan untuk sistem yang mampu melakukan
tracking set point maka perlu sistem kontrol feedback[11].
Parameter feed forward dapat didapatkan berdasarkan
persamaan

fo==55 (3)
dimana

Gsr : model feed forward

Gp : model proses

C. Internal Model Control berbasis PID
Untuk mendesain IMC-PID, nilai yang paling
menentukan dalam melakukan tuning adalah nilai lamda
filter (A).
Untuk menentukan gain kontroller IMC-PID pada

pengendalian Heat Exchanger dapat menggunakan
persamaan seperti berikut[13].
__K —-0s
Gp= e “@
0
—rds _ -G5S
=—2— 5
¢ 1+(D)s )
ds = Gyt () (©)
~  Ts+l 1
a5 =" X o2 )
~  11545+1 1
1.071 (As+1)? ®)
s 1.1545+1 ©)

T 1.071(A2g+2As+1)

III. HASIL DAN PEMBAHASAN
A. Desain heat exchanger pada Hysys 8.4
Untuk mendesain heat exchanger perlu dilakukan
perhitungan Uactual. Sehingga plant yang disimulasikan
mendekati atau mewakili kondisi real di lapangan.

Tabel 1. Perhitungan U actual

1 Fouling Resistance 0.004119 | m2 °C/W
2 U Actual 167.3919 | W/m2°C
3 U clean from Design 539 W/m2°C
4 UA actual 67626.33 W/°C

5 Efficiency 0.31056 %

6 U Fouling 242.7941 | W/m2 °C

U actual adalah nilai U dari heat exchanger dengan
keadaan atau kondisi saat ini. Perhitungan untuk
mendapatkan U actual penting untuk dilakukan karena
kondisi heat exchanger yang sekarang sedang beroperasi
sudah tidak dalam kondisi bersih. Berdasarkan tabel 1
dapat dilihat perbedaan antara U actual dan U clean
dimana U clean > U actual. Sehingga dapat disimpulkan
bahwa didalam heat exchanger terjadi fouling.

Dengan menggunakan software Hysys 8.4 akan
didapatkan data hasil uji tuning dan uji disturbances
berupa respon heat exchanger. Untuk uji tuning, plant
Heat exchanger diberikan perubahan masukan steam
melalui control valve sebesar 50%. Untuk respon dari
system setelah diberikan perlakuan adalah sebagai berikut
ini.

200
» 150 g e Precent
s
H open %
g 100
Q
g Product
ki —
50 ion
Fluid
0 Header
1 6 12’ 16 21 26 31 36 41 (F)
ata per 10 secon
Gambar S Data respon open loop Heat exchanger hasil dari uji
tuning

Respon pada Gambar 4.3 adalah respon plant
berdasarkan perubahan set point. Dari hasil respon yang
telah didapatkan maka selanjutnya dilakukan pemodelan
dengan pendekatan FOPDT. Hasil perhitungan dari
respon 4.3 adalah sebagai berikut ini.

Tabel 2. Hasil Uji berdasarkan perubahan set point
perubahan steady state (A) 53.57562334
perubahan step masukan (3) 50
Gain Steady state (K) 1.071512467
time konstant 1.154400304
time delay 0.057910207

Dari respon sistem pada gambar 4.3 dapat
dihasilkan suatu model plant dengan pendekatan FOPDT.

1.071

— —0.057s
1.154¢+1

(10)

Fungsi transfer diatas adalah fungsi transfer yang
mewakili proses pada plant heat exchanger. Sedangkan
untuk fungsi transfer disturbance, dilakukan pengujian
dengan menambahkan nilai disturbance sebesar 20 F.
Grafik respon dari sistem heat exchanger dapat dilihat
pada gambar dibawah ini.



300
250 /
%
S
£ 200 Tempera
2 150 ture
5§ 10 =7 Producti
H .
on Fluid
30 Input (F)
0

1 6 11 16 21 26 31 36
data per 10 second

Gambar 6 Data respon open loop heat exchanger hasil dari uji
dengan perubahan disturbances

Dari hasil perhitungan menggunakan pendekatan
FOPDT maka akan didapatkan hasil sebagai berikut.
Tabel 3 Hasil uji berdasarkan perubahan disturbances

perubahan steady state (A) 76.03615942

perubahan step masukan (9) 10

Gain Steady state (K) 7.603615942

time konstant 0.094320081

time delay 0.87439538
Respon  system  berdasarkan  disturbances

digunakan untuk mendapatkan model dari disturbance.
Fungsi transfer disturbances dapat dilihat pada persamaan
berikut ini.

—0.87s

Gd = 7603

T 0.0945+1

(In

Sehingga akan didapatkan gain feed forward seperti
berikut ini.

8.7745+7.603  _
ff = 010075+1.071 oot (12)
B. Hasil simulasi IMC dan IMC-PID dengan arsitektur
feed forward-feedback control dengan menggunakan
software Matlab
Setelah mendapatkan nilai gain dari feed forward
maka selanjutnya menentukan nilai Ge (gain controller).
Gain controller ini telah dimasukkan  fi). Nilai
parameter G, tergantung dengan nilai A filter yang
dimasukkan. Perhitungan untuk menghitung fungsi
controller adalah sebagai berikut ini.

1.1545+1
€= 1.071(A25+2As+1) (13)
Setelah mendapatkan gain dari controller maka
simulasi di software Matlab R2013a dapat dijalankan.
IMC-PID merupakan salah satu kontrol yang digunakan
untuk penelitian. Dengan menggunakan IMC-PID maka
didapatkan model controller sebagai berikut ini.

_ 1.1545+1
Ge= 1.071(A2s2+215s) (14)
Nilai lamda filter akan diberikan sebesar 1, 2 dan 3.
Untuk mendapatkan relasi antara sistem kontrol IMC dan
IMC PID maka parameter lamda filter yang digunakan
sama dengan lamda filter pada sistem kontrol IMC.

Diagram Blok IMC-PID pada Simulink dapat dilihat pada
gambar dibawah ini.

Gambar 7 Diagram blok IMC-PID di Simulink

Dengan menggunakan simulasi Simulink pada
Software Matlab R2013a, maka dengan blok kontrol
seperti pada gambar 7 akan didapatkan hasil sebagai
berikut ini.

Gambar 8 Respon tracking set point IMC-PID
dengan nilai A > 1

Gambar 9 Respon tracking set point IMC-PID
dengan nilai 1 < 1

Gambar 10 Respon IMC-PID setelah dipengaruhi oleh
disturbances dengan nilai A > 1

Gambar 11 Respon IMC-PID setelah adanya gangguan
dengan nilai A > 1



berdasarkan gambar 8, gambar 9, gambar 10 dan
gambar 11 dapat dilihat perbedaan respon IMC-PID
dengan lamda yang berbeda-beda sebagai hasil dari
simulasi di sofiware Matlab 2013.Output dari sistem
sudah dapat melakukan tracking set point. Untuk
performansi dari sistem IMC-PID yang disimulasikan
dapat dilihat pada tabel dibawah ini.
Tabel 4 Performansi IMC-PID

Settling .
Uji Lamda | fime A | Maksimum
. Overshoot
(menit)
0.2 3.32 64.89 0.68806
0.5 545 160 0
0.8 9.5 255.5 0
Set Point
1 10.53 365.1 0
2 15.85 640 0
3 23.018 960 0
0.2 3.32 1091.56 0.68806
0.5 545 2356.85 0
Disturban 0.8 9.5 3794.87 0
ces 1 10.53 365.1 0
2 15.85 640 0
3 23.018 960 0

C. Hasil simulasi IMC-PID menggunakan Software

Hysys

Simulasi dengan menggunakan software Hysys dapat
dianggap sebagai simulasi kontrol secara real plant.
Sehingga model di Hysys dapat dianggap mewakili
keadaan nyata dari plant yang sedang dikontrol.

Dengan menggunakan Sofiware Hysys 8.4 akan
didapatkan respon hasil dari tuning IMC-PID berupa
grafik respon closed loop. Nilai Ke, Ti dan Td didapatkan
dari hasil perhitungan pada Hysys 8.4 atau dapat juga
menggunakan tabel IMC-PID.

Dari Gambar 12 dan gambar 13 dapat dilihat
perbedaan antara sistem dengan menggunakan nilai lamda
yang diberikan. Grafik respon sistem diatas merupakan uji
set point dan uji terhadap perubahan disturbances.
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Gambar 12 Respon Hasil tuning IMC-PID dengan nilai
A>1
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Gambar 13 Respon Hasil tuning IMC-PID dengan nilai
A=1
Dari grafik respon diatas, maka akan dihasilkan nilai
performansi seperti berikut ini.

Tabel 5 Uji Performansi IMC-PID di Hysys 8.4

Uji set point
o | oo | Stnwne [ | v
Kc=4.83
0.2 Ti=1.18 780 279.634 6.8006
Td=0.0278
Kc=2.09
0.5 Ti=1.18 1120 432.499 7.345781
Td=0.025
Ke=1.13
0.8 Ti=1.18 1040 313.484 2.173379
Td=0.027
Kce=1.07
1 Ti=1.18 900 360.46 2.893
Td=0.0278
Kc=0.544
2 Ti=1.18 1180 577.589 5.096
Td=0.025
Kce=10.036
3 Ti=1.18 1260 668.665 2.819
Td=0.027

Dari uji performansi sistem terhadap perubahan
disturbances akan didapatkan hasil seperti berikut ini.

Tabel 6 Uji performansi IMC-PID berdasarkan perubahan
disturbances di Hysys 8.4

Uji perubahan disturbances
Settling Maximum
Lamda PID time IAE overshoot
(second) (%)
Kc=4.83
0.2 Ti=1.18 900 92.56867 | 3.787449
Td=0.0278
Kc=2.09
0.5 Ti=1.18 660 116.5484 | 5.516328
Td=0.025




Ke=1.13

0.8 Ti=1.18 480 134.9215 5.86122

Td=0.027

Kce=1.07

1 Ti=1.18 520 100.3773 | 3.779761

Td=0.0278

Kc=0.544

2 Ti=1.18 640 120.9057 | 5.531034

Td=0.025

Kc=0.036

3 Ti=1.18 920 124.3303 5.29872

Td=0.027

IV. KESIMPULAN DAN SARAN
Dari pengujian dan analisa yang telah dilakukan

pada pengerjaan tugas akhir ini diperoleh beberapa
kesimpulan:

1.

Pemodelan heat exchanger dapat dilakukan dengan
pendekatan FOPDT (First Order Plus Dead Time)
menggunakan software Hysys 8.4 dengan cara uji step
dan uji perubahan disturbances. Validasi model di
Hysys 8.4 dilakukan dengan cara validasi data proses,
validasi geometri berdasarkan data sheet dari heat
exchanger. Berdasarkan respon sistem sebagai hasil
dari  simulasi menggunakan Matlab R2013a
didapatkan nilai lamda yang terbaik adalah A=1 dan
sistem IMC-PID dengan nilai settling time sebesar
10.53 menit, maximum overshoot=0% dan Integral
Absolut Error sebesar 365.1.

. Dari hasil simulasi yang telah dilakukan, IMC-PID

dengan arsitektur feedforward-feedback merupakan
sistem kontrol yang mampu melakukan tracking set
point serta mengurangi efek disturbances. Simulasi
dengan menggunakan software Hysys 8.4 didapatkan
nilai lamda yang terbaik adalah A=1 dengan nilai
Kc=1.07, Ti=1.18 dan Td=0.0278. Dari hasil simulasi
uji performansi berdasarkan perubahan set point
didapatkan nilai settling time sebesar 900 second, IAE
sebesar 360.46 F dan maximum overshoot sebesar
2.893%..  Sedangkan  berdasarkan  perubahan
disturbances dengan hasil settling time=520 second,
IAE sebesar 100.3773 dan maximum overshoot
sebesar 3.7797%.

Adapun saran dari penelitian yang dilakukan

adalah sebagai berikut ini.
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. Perlu adanya metode pengendalian

Perlu dilakukan pemodelan heat exchanger dengan
disturbances berupa perubahan laju aliran pada
production fluid input. Hal ini dikarenakan laju aliran
production fluid Input berubah terhadap waktu seiring
dengan berkurangnya pasokan production fluid dari
well station.
lain  untuk
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_PID di Hysys 8.4

[ . .
| Analisa Performansi IMC-

Uji set point
PID Settling time IAE Maximum overshoot
(second) (%)

Kc=4.83 17943

Ti=1.18 780 4' 6.8006
Td=0.0278

Kc=2.09

432.4

Ti=1.18 1120 39 ? 7.34578I
Td=0.025

Ke=1.13

Ti=1.18 1040 3'1’48 2.173379
Td=0.027

Kc=1.07

Ti=1.18 900 360.46 2.893
Td=0.0278

Kc=0.544

577.5

Ti=1.18 1180 9 8 5.096
Td=0.025
Kc= 0.036

c 668.66

Ti=1.18 1260 2.819
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* Pemodelan heat exchanger dapat dilakukan dengan

pendekatan FOPDT (First Order Plus

Dead Time)

menggunakan software Hysys 8.4 dengan cara vuji
step dan uji perubahan disturbances.Validasi model
di Hysys 8.4 dilakukan dengan cara validasi data
proses, validasi geometri berdasarkan data sheet

dari heat exchanger. Berdasarkan res
sebagai hasil dari simulasi mengguna
R2013a didapatkan nilai lamda yang

poN sistem
<an Matlab
terbaik adalah

A=1 dan sistem |IMC-PID dengan ni

ai settling time

sebesar 10.53 menit, maximum overshoot=0% dan

Integral Absolut Error sebesar 365.1.
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e Dari hasil simulasi yang telah dilakukan, IMC-PID dengan

arsitektur feedforward-feedback merupakan sistem kontrol
yang mampu melakukan tracking set point serta mengurangi
efek disturbances. Simulasi dengan menggunakan software
Hysys 8.4 didapatkan nilai lamda yang terbaik adalah A=l
dengan nilai Kc=1.07, Ti=1.18 dan Td=0.0278. Dari hasil
simulasi uji performansi berdasarkan perubahan set point
didapatkan nilai settling time sebesar 900 second, IAE sebesar
360.46 F dan maximum overshoot sebesar 2.893%.. Sedangkan
berdasarkan perubahan disturbances dengan hasil settling
time=520 second, IAE sebesar 100.3773 dan maximum
overshoot sebesar 3.7797%.
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SARAN }

 Perlu dilakukan pemodelan heat exchanger
dengan disturbances berupa perubahan laju
aliran pada production fluid input. Hal ini
dikarenakan laju aliran production fluid Input
berubah terhadap waktu seiring dengan
berkurangnya pasokan production fluid dari
well station.

* Perlu adanya metode pengendalian lain untuk
mengendalikan temperature berdasarkan laju
aliran steam sehingga didapatkan pembanding
metode kontrol mana yang lebih optimal.
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METODOLOGI
PERANCANGAN SISTEM

e Pengumpulan Data dan Desain Pemodelan Shell and Tube
Heat Exchanger

e Desain sistem pengendali Feedforward-Feedback dengan
menggunakan metode IMC dan IMC berbasis PID.

* Pemodelan Heat Exchanger menggunakan software Hysis
8.4

e Melakukan desain controller dengan menggunakan IMC
berbasis PID

e Hasil dan analisa

e Pembuatan Laporan
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PERANCANGAN SISTEM

1. Desain sistem pengendalian temperature )
dengan menggunakan Heat Exchanger pada
Hysys 8.4
\- /
shell
= —— , b i
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E-100
E-100
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out shell
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' PERANCANGAN SISTEM

o Uji open Loop berdasarkan Set
_Point dan disturbances

J
K =% (3.1)

ten =0+ (3.2)

t3 =0+ T (3.3)

T= 1,5 (te3s - tew) (3:4)

0 =tgy-T (3.5)

dimana :

e K :gain steady state

e A  :perubahan steady state pada keluaran proses
e & :perubahan step pada masukan

° t,gy :nilai pv ketika mencapai 28% perubahan awal
° ty9 :nilai pv ketika mencapai 63% perubahan awal
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Penentuan Gain Feedforward

Input

Input «/ﬁ\

Feedforward Gain (Gff]
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Grr
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: model Feedforward
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METODOLOGI
PERANCANGAN SISTEM

p

AL

Uji Performansi Sistem

|. Menentukan Besar Settling Time

Settling time digunakan untuk menentukan seberapa cepat
respon dari system untuk mencapai nilai set poin

2. Menentukan total nilai IAE (Integral Absolut Error)

Parameter |AE digunakan untuk menjumlahkan error oleh
respon proses variabel terhadap set point yang ditentukan

3. Menentukan Nilai Maksimum Overshoot

Nilai overshoot digunakan untuk mengetahui respon kendali yang
diberikan controller terhadap proses variabel



Hasil Dan Analisa

Perhitungan U actual
dan Hasil FOPDT

Vbl | R e
Design

W/m2°C W/m2°C W/m2 °C
167.3919 539 242.79405

1.071 — 7.603 —
p = e 0.057s Gd = e 0.87s
1.1544+1 0.0945+1

8.7744+7.603 —0.817s
Ff = e
0.10074+1.071
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Dasar Teori

Internal Model Kontrol

N

Internal Model Kontrol (IMC) adalah suatu sistem kontrol yang mampu
mereduksi gangguan yang mempengaruhi proses sehingga sistem lebih robust.
Dengan nilai Lamda filter yang tepat maka akan didapatkan set point tracking

yang baik.
y
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Internal Model Kontrol
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Inlet Header
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[ Analisa Performansi Pengendalian J

Wariabel proses B
A it fiii;;I Setpoint

IAE = j e(t)dt
0

_ C(tp)-¢c(™) o
Decay ratio =% 421 Daerah enor 0= c(>) x 100%

> Wakiu

[Settling time adalah waktu yang dibutuhkan system untuk mencapai keadaan set point }

s ™
|AE (Integral absolute error) merupakan kalkulasi dari nilai error dengan

\menjumlahkan setiap nilai error yang terjadi

(" N

maximum overshoot adalah nilai puncak dari kurva respon yang diukur
A J
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=

Pengambilan Data

Pemodelan Heat Exchanger

Desain sistem pengendali Feedforward-Feedback
dengan menggunakan IMC berbasis PID

v

Analisis Data Dan
Simulasi

Tidak

Evaluasi Performansi
Sistem Pengendalian

YA

Penyusunan Laporan

v
=D
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v

Memasukkan data propertis fluida yang akan
digunakan dan memasukkan Fluid package yang akan

digunakan

v

untuk disimulasikan

Memilih komponen Heat Exchanger

Mengubah mode steady state ke mode
dinamik pada software Hysys 8.4

v

Memasukkan data geometri heat exchanger sesuai
dengan data sheet dan memasukkan Uactual

berdasarkan perhitungan

v

Pemasangan kontroller pada
simulasi heat exchanger

v

y

Memasukkan presentase
propertis dari fluida yang
akan disimulasikan

Mengaktifkan strip chart untuk
mendapatkan grafik respon dari
parameter yang diinginkan

v

output di heat exchanger

Memasukkan data proses yaitu temperatur, mass
flow, dan tekanan berdasarkan data dari
perusahaan ke setiap stream input dan stream

Kondisi steady state harus
sesuai dengan data proses

v

Mengubah presentase bukaan valve
untuk mendapatkan respon
perubahan sistem

v

Menentukan model plant dengan
pendekatan FOPDT berdasarkan
respon yang dihasilkan

I
D







Rumusan Masalah

bagaimana mendesain system pengendali dengan strategi
kontrol Feedforward — Feedback pada jaringan Heat
Exchanger untuk mengurangi gangguan pada proses

pemanasan Crude Oil dan pengaruh lamda filter pada
Internal Mode Control (IMC)

Tujuan

Mendesain sistem pengendali dengan strategi control
feedforward-feedback pada jaringan Heat Exchanger dengan
metode Internal Model Control.



< Lingkup Kerja

1. Melakukan pengambilan data Heat Exchanger Station 5

A\

2. memodelkan sistem Heat Exchanger
N ,

3. Penerapan sistem pengendali pada tipe Shell and Tube
Heat Exchanger

4. Strategi kontrol yang digunakan adalah kontrol
feedback-feedforward

5. Simulasi menggunakan software Hysis 8.4 dan
Matlab R2013a

| 6.Analisis data dan pembahasan hasil dari simulasi yang
dilakukan

7.Pembuatan laporan
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Heat Exchanger
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Feedback-Feedforward
Control

N

Feedforward kontrol bekerja dengan mendeteksi disturbance (gangguan)
yang kemudian akan diolah oleh Feedforward kontroller. Gangguan
tersebut akan dikompensasi oleh FF kontroller agar tidak terlalu
mengganggu proses. Sedangkan Feedback kontroller akan membuat
respon dari sistem sesuai dengan set point yang diinginkan. y
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