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ABSTRAKSI

Sari Sano Indra Putra, Jurusan Teknik Elektro, Fakultas Teknik, Unagersi
Brawijaya, Agustus 2009, “Penerapan Kontroler PID Pada Perancdbayan
Simulasi Sistem Pengendalian Kolom Distilasi Biner Dengan dgenakan
Metode Multivariable Decoupling Control; Dosen Pembimbing: Fitriana
Suhartati, ST., MT. dan Ir. Erni Yudaningtyas, MT.

Kolom distilasi-biner adalah suatu proses yang bertujuan memisahkan
campuran dua zat yang saling larut menjadi masing-masing kmmpyga
berdasarkan perbedaan titik didihnya.. Pada proses ini hasiliggimgdicapai
adalah komposisi top product sebagai distilat hampir murni dan kompostsnbott
product. dengan kandungan distilat serendah-rendahnya. Pada kolom disiasi
pemisahan methanol-air, variabej ¥ebagai komposisi methanol tdp product
sebenarnya juga dipengaruhi teruapkannya air pada proses penguapasiadli
reboiler, sedangkan variabelp,Xsebagai komposisi methanol labttom product
juga dipengaruhi methanol yang masuk lewatlve reflux Interaksi ini
menjadikan sistem ini adalah MIMO 2X&op interaction

Pada skripsi ini digunakan kontroler PID untuk mengendalikan komposisi
output plant yang berupa komposisp productatau X dan komposisbottom
product atau X. Kemudian untuk memudahkan penggunaan kontroler PID
dibutuhkan suatu metode pemisahan sistem MIMO ini diantaranya adelatiem
Multivariable Decoupling ControlSehingga pada skripsi ini dilakukan penerapan
kontroler PID sederhana dengan menggunakan metodtesariable decoupling
control dalam kasus pemisahan methanol-air.

Pada saat simulasi sistem untuk plant atas setelah penerapaekd?id
didapatkan perbaikan tingkat performansi yang ditandai dengan turunnya nilai
settling timedari 47,5 menit_menjadi 39,44-menrise time dari 48,6 menit
menjadi 27,13 menit daoffsetdari 0,768 menjadi 0.01 fraksi mol methana pada
top product Sedangkan pada saat terjadi gangguan, tingkat performansi sistem
menjadi lambat dibandingkan dengan tanpa gangguan. Sedangkan untuk plant
bawah juga terjadi demikian, respon sistem dengan pengendali PID memnpuny
respon yang cepat dibandingkan dengan respon plant bawah tanpa pengendali.
Dari nilai settling timesebesar 61,92 menit menjadi 35,35 menit; sedangkan nilai
persentase error dari 93,2% menjadi 0%.

Kata kunci : Kolom Distilasi.BinerVultivariable Decoupling ControlKontroler
PID



BAB |

PENDAHULUAN

1.1 Latar Belakang

Prinsip dasar dari proses distilasi adalah proses pemisahan campura
kimia berupa cairan menjadi dua atau-lebih-komponennya dengan aatzeme
atau mengurangi panas. Distilasi kolom biner sebagai salah sa@nmproses
distilasi bertujuan memisahkan campuran dua komponen berupa cergadi
distilat berupdop productdan pelarutnya berugmttom product.

Kolom distilasi biner terdiri dari tiga komponen utama yagutical shell
kondenserdan reboiler. Setelah cairardimasukkan kefeed tray, kemudian
dipanaskan sehingga akan berubah fase mehgadd (cair) danvapour (gas)
karena perbedaan titik didihnya, yang masing-masing akan masakdier dan
kondenser.Jika komposisitop productbelum sesuai dengan komposisi yang
diinginkan maka akan dialirkan kembali keerticall shell dengan mengatur
bukaanvalve refluks proses ini selanjutnya disebut prosesycle. Sedangkan
pada komposisbottomproduct jika masih komposisop productberlebih maka
akan dilakukan penambahan panas peetmiler yang mengakibatkarapour
hasil pemanasan kembali kerticall shell

Kolom distilasi biner mempunyai dua input bergedpointkomposisitop
product dan bottom productserta dua output berupa pembacaan komposisi
komponen pada hasil akhir. Prosesyclepadavalve refluxakan mempengaruhi
konsentrasibottom product.Sedangkanvapour yang dihasilkanreboiler akan
mempengaruhi konsentrasi  liquidreflux drum yang kemudian akan
mempengaruhi komposisi top product Karena adanya interaksi antara
manipulated variabel X,danX,) dengan variabetontrol (L,danQ,), maka
sistem ini termasuk sistem MIMO 2X@ops interaction (Smith, Corripio, 1997).

Industri di Indonesia dewasa ini masih banyak menggunakan kontroler

PID (Proporsional, Integral, dan Differensial)karena kesederhanaannya.



Kontroler PID merupakan penggabungan kontroler P (Proporsional), | @htegr
dan D (Differensial) yang mempunyai beberapa kelebihan dibandirdg«gan
penggunaannya secara terpisah, yaitu respon keluaran yang ctpaffsetdan
maksimumovershootyang rendah. Tetapi kontroler PID sederhana ini hanya
mampu mengendalikan sistem SI$&Ingle Input Single OutputKarena sistem
kolom distilasi biner merupakan sistem. MIMO. 2X@ops interactionmaka
diperlukan suatu metode pengkondisi plant agar dapat dikendalikan dengan
menggunakan kontroler PID sederhana. Salah satu metode yang mampu
mengkondisikan sistem MIMO menjadi pasangan sistem SISO adaaiten
Multivariable Decoupling Cantrol

Skripsi ini akan menerapkan kontroler PID sederhana dalam pengandalia
kolom distilasi biner pemisahan methanol dan air sebagai campuraatdgeng
sulit dipisahkan dengan metode biasa. Proses pemisahan methanol-&wlpada
distilasi biner yang digunakan dewasa ini mempunyai tingkdommeansi yang
rendah disebabkan karena adanya praosegcle Pada skripsi ini diharapkan
dengan menerapkan kontroler PID sederhana menggunakan metligariable
decoupling controtlapat menghasilkan nilai komposisi methanol yang diinginkan
dalam proses kolom distilasi satu tingkat.

1.2 Rumusan Masalah

Permasalahan yang terdapat pada latar belakang pendahuluan dapat
disusun rumusan masalah sebagai berikut:

1.Bagaimana memodelkan plant kolom distilasi biner pemisahan campuran
methanol-air?

2.Bagaimana menerapkan tekmikultivariable decouplingcontrol pada plant
kolom distilasi biner?

3.Bagaimana merancang dan mensimulasikan kontroler PID untuk plant kol
distilasi biner methanol-air?

4.Bagaimana performansi sistem setelah diberi kontroler PID?



1.3 Ruang Lingkup

Berdasarkan permasalahan yang ada, maka batasan yang akan dibuat
dibatasi pada hal-hal sebagai berikut:

1.Plant yang dipelajari adalah kolom distilasi biner pemisahan methanol-air.
2.Plant merupakan sistem MIMQ@X2 loop interaction dengan aktuator
berupavalve refluxdanvalve steam

3.Gangguan deterministik plant berupa perubahan komposisi methanol dalam
feed (X ).

4.Hasil perancangan kontroler dalam bentuk simulasi komputer dengan
menggunakasimulinkpada softwar@ATLAB

5.Laju feedadalah konstan dengan komposisi methanol sebesar 50%.

6.Valve top producterkontrol sempurna olelevel controlpadalevel reflux

drum.
1.4 Tujuan

Tujuan penelitian ini adalah mendesain sistem pengendalian plamh kol
distilasi biner pemisahan methanol dan air menggunakan kontroler Pip ya

dapat meningkatkan performansi sistem.

1.5 Sistematika Penulisan
Laporan skripsi ini akan-disusun.dalam lima bab, yaitu :
BAB | Pendahuluan
Membahas latar belakang, rumusan masalah, ruang lingkup, tujuan, dan
sistematika penulisan.
BAB Il  Tinjauan Pustaka
Membahas teori tentang konsep dasar tentang distilasi seoara, kolom
distilasi biner, kolom distilasi biner bertingkat, dasar pengenddli P
(Proporsional-Integral-Differensial), metode ~multivariable  decoupling
control, dan teori-teori lain yang mendukung dalam perencanaan sistem.
BAB Ill Metodologi Penulisan

Membahas langkah penyelesaian permasalahan dalam penyusunan skripsi.
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; BAB IV Pemodelan Sistem Kolom Distilasi Biner
E Membahas mengenai pemodelan sistem, penyusunan fungsi alih sistem

g_ kolom distilasi biner dan perancangan kontroler FRBoporsional-Integral-

o Differensial)

BABV  Simulasi dan Analisa

Membahas simulasi si analisa hasil simulasemsis

oler PID menggunakan
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BAB I

TINJAUAN PUSTAKA

2.1 Kolom Distilasi

Kolom distilasi adalah suatu proses kimia yang bertujuan menaisahk
suatu campurariquid yang saling larut dan volatii manjadi komponennya
masing-masing atau sekelompok komponen tertentu. Sebagai syarataasar
pemisahan suatu komponen larutan dengan kolom distilasi adalah komposisi
uapnya harus berbeda dengan kompodiguidnya pada saat terjadi
kesetimbangan. Secara teoritis kolom distilasi tidak akan mefigiragiroduk
yang benar-benar murni seratus persen karena semakin mendekatni&am

seratus persen, semakin besar pula energi yang harus diberikan.
2.1.1 Macam-macam Kolom Distilasi

Kolom distilasi menurut cara kerjanya dapat dibedakan menjadi dua
macam, yaitu:

Batch Column Distillationpada tipe infeed dimasukkan ke rangkaian tray
padaverticall shellsecaréatch(bertumpuk-tumpuk) kemudian proses
pemisahan dilaksanakan secara bergantian. Sét@ielnpertama seleséeed
berikutnya akan dimasukkan sechedchpula.

Continuous Columrpada tipe ini alirafleeddimasukkan secara kontinyu
dengan tidak ada penghentian proses. Tipe ini terbagi lagi menjadi beberapa
macam, yaitu:

1. Binary Column,pada tipe inifeed masukan terdiri dari dua macam zat
komponen yang kemudian dipisahkan sebagai digéag mempunyai titik
didih lebih.rendah dan pelarutnya yang mempunyai titik didih-lebih tinggi.

2. Multi-component Columrpada tipe infeedmasukan terdiri dari lebih dari
dua macam zat dan dipisahkan pada tray berjenjang dengan keluaran
komponen pada tiap jenjang tray tertentunya.

3. Multi-product Column,pada tipe ini kolom memiliki lebih dari dua aliran
produk dan biasanya lebih dari satu operasi kolom distilasi, kaogmna



product pertama akan dipisahkan lagi menjadi produk-produk setelahnya
dengan tipe distilasi yang serupa. (Doherty, Malone, 2001).

Partial
Condenser

vl

LS

Partial j

Reboiler

Gambar 2.1 Macam proses distilasi menurut proses kerja
(sumber: Smith; R., 2005)

Sedangkan menurut proses kerjanya dibedakan menjadi 2 macam seperti
terlihat dalam Gambar 2.1, yaitu:
1. Kolom distilasi satu tingkat, pada proses ini hanya membutuhkan datu ka
proses distilasi.
2. Kolom distilasi bertingkat, pada proses distilasi ini membutuhkan &eaer

proses distilasi untuk diperoleh distilat yang mampunyai komposisi tinggi.

2.1.2 Prinsip Dasar Kolom Distilasi

Unit proses kolom distilasi digunakan untuk memisahkan komponen dari
campuran larutan cairnya dimana proses pemisahan ini tergantundigtaitiasi
komponen fase uapvdpoul) dan fase cairliquid) setelah diberi panas. Fase
vapour dibentuk dari faséiquid campuran menggunakan metoekporization
yaitu pemanasan pada-titik didihnya paehoiler. Persyaratan utama pemisahan
komponen menggunakan distilasi adalaative volatility dari fase vapour
berbeda dengarelative volatility pada fasdiquid yang bisa dipisahkan dari
campurannya. Maka semakin dekat titik didih kedua komponen maka semakin

susah pula untuk dipisahkan menjadi feggourdanliquidnya.



Proses distilasi dalam prakteknya mempunyai dua metode pemisahan.
Metode pertama yaitu dengan cara mendidihkan campuran zat qééreijidan
kemudian mengembunkan (kondensasi) feg@ounya tanpa ada pengembalian
ke dalamvertical shellatau dengan kata lain tanpa prosas/cle Metode kedua
didasarkan pada pengembalian distilat Jexticall shell dalam satu kondisi
tertentu sehinggéquid hasil kondensasi yang dikembalikan mengalami kontak
dengan fasevapour yang bergerak ke atas menuju.proses kondensasi. Masing-
masing metode ini dilakukan dengan proses kontinyu.

Kolom distilasi berdasarkan titik didih digunakan terutama untuk
memisahkan komponen-komponEedyang mempunyai titik didih yang sangat
berbeda. Sehingga metode ini akan tidak terlalu efektif untuk memisahkan
komponen-komponen yanglative volatilitynya berdekatan. Karena baikpour
yang terkondensasi dahiquid yang tersisa tidak dapat diperoleh dengan
kemurnian yang tinggi. Sehingga dengan melakukan proses distilasi berulang
akhirnya didapatkan kuantitas-kuantitas kecil dari komponen yang hampii.
Metode dengan kebutuhan proses distilasi berulang yang banyak akaiimenja
tidak efisien untuk penerapan proses distilasi skala industri Bdehaindaki
komponen yang hampir murni. (Seborg, Dale, et. all., 1989)

2.1.3 Proses trayectification padaverticall snell

Proses rectification adalah sebuah proses pagadimana ada dua arus
yang masuk dan keluar paplay n yaitu arudiquid yang masuk sebaghaj _ ; dari
tray n — ldan arusvapourV, s ; dari tray n + 1, sedangkan arus yang keluar
yaitu arusliquid, L, turun ke trayn + 1 danvapourV, yang kemudian naik ke
tray n —1. Oleh karena arugmpouradalah fas®/, konsentrasi ditandai denggn
dan karena arus zat cair adalah fasekonsentrasi ditandai dengan Jadi
konsentrasi yang masuk dan yang keluar tlayi ke-n dapat dilihat seperti tertera

dalam Gambar 2.2.
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Dalam Gambar 2.3 menunjukkan diagram titik didih dari campuran yang
akan diolah. Keempat konsentrasi yang disebutkan diatas tergambar dalam
diagram tersebut. Sesuai dengan defingi ideal, vapourdan liquid yang keluar
dari tray ken berada dalam kesetimbangan, sehinggadan y, merupakan

konsentrasi kesetimbangan. Oleh karena konsentrasi dalam keduardabette



bertambah menurut panjangnya kology; lebih besar darx,, dany, lebih besar

dari y,+1. Walaupun arus yang keluar dari tray itu berada dalam kesetyaa
satu sama lain, arus-arus yang masuk tidaklah demikianvaplauryang keluar

dari tray n+1 danliquid dari tray n—1 dikontakkan, konsentrasinya cenderung
bergerak ke arah keadaan setimbang. Sebagian dari komponen A ldng le
mudah menguap itu menguap dari _féigeid, sehingga konsentrasi liquid akan
turun dari x,-1 menjadi x,, sedang sebagian konsentr&iyang lebih sukar
menguap terkondensasi daapour sehingga konsentrasapour naik dariyn.1
menjadi y. Oleh karena arus liquid berada pada titik gelembungnya, sedang a
vapour berada pada titik embunnya, maka  kalor yang diperlukan untuk
menguapkan komponen A harus didapatkan dari kalor yang dibebaskan pada
waktu kondensasi komponen B. Setiggy dalam tingkatan itu berfungsi sebagai
piranti pertukaran dimana komponérberpindah ke arugapourdan komponen

B ke arusliquid. Demikian pula, oleh karena konsentrdsidi dalam liquid
maupun di dalanvapour meningkat dengan bertambah tingginya kolom, suhu
akan berkurang, dan sultray n akan lebih tinggi dari suhtray n—1dan lebih
rendah dari suhtray n+1.

2.1.4 Proses Kerja Kolom Distilasi

Feedtray adalahtray sebagaitempat masuknyéeed Semuatray yang
terletak diataseed traymerupakan bagiarectification sectionsedangkan semua
tray di bawahnya, merupakan bagisimipping sectionFeedmengalir ke bawah
di dalam bagiarstripping sectionini, sampai ke dasar kolom dimana permukaan
dijaga pada tinggi tertentlliquid lalu mengalir dengan gaya gravitasi kedalam
reboiler. Alat ini adalah sebuah pengu@gaporizer) dengan pemanasdiguid
yang membangkitkamapour komponen dan mengembalikannya ke dasar kolom
tersebut. Vapour komponen lalu mengalir keatas sepanjang kold@uottom
product dikeluarkan dari-kelomiquid pada bagian_terbawarertical shelldari
tanggul, dan mengalir melalui kondenser.

Vapouryang mengalir naik melaluectification sectiondikondensasikan
seluruhnya oleh kondensor, dari distilatnya dikumpulkan di da&fhax drum

dimana permukaahquid reflux drumjuga dijaga pada ketinggian tertentu. Saat
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tercapai tinggi maksimal padaflux drummakavalve top producekan terbuka
mengeluarkan distilat sebagap product Sebagiariquid padareflux drumitu
yang tersisa lalu dialirkan ke tragratas didalanverticall shell Arusliquid ini
kemudian mengalir ke bawah di dalamectification section yang diperlukan
untuk berinteraksi dengarapouryang mengalir ke atas. Tanpeflux tidak akan
ada prosesectification yang berlangsung-pada bagiaettification sectionitu,
dan konsentradbp producttidak akan lebih besar dari konsentraspour yang
mengalir naik darifeed tray Distilat yang tidak terbawa olekialve reflux
didinginkan di dalam penukar kalgrang disebut pendingin hasil prodfgcoduct
cooler), dan dikeluarkan sebagap product

2.1.5 Analisis kolom fraksionasi dengan metode McCabe-Thiele

2.1.5.1 Molal Konstan

Pada kebanyakan sistem kolom distilasi, laju aliran meggrour dan
liquid pada masing-masing bagian kolom itu hampir mendekati konstan, dan jenis
operasinya mendekati garis lurus. Hal ini adalah akibat dari keoguapan
molal yang hampir sama, sehingga setiap mol komponen yang titik dadihny
tinggi yang kondensasinya pada -waktu: uapnya mengalir ke atas aka
membebaskan energi sebanyak yang diperlukan untuk menguapkan 1mol
komponen yang titik didihnya rendgoherty, Malone; 2001)

2.1.5.2 Rasiaeflux

Rasioreflux merupakan perbandingan laju alifgguid padavalve reflux
dengarnvalvedistilat pada plant atas. Untuk kolom distilasi biner pada methanol-
air biasanya digunakan perbandingan ini dengan nilai 2. (Geankoplis, C. J
1983:645)

L
R=2 2.1
R (2.1)
dengan R= rasiceflux
Lo=Iaju aliranliquid reflux

D=laju aliranliquid top product
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2.1.5.3Heat transfer padareboiler
Heat transfer reboilelatau perpindahan pangang terjadi pada reboiler
akan sama dengan panas yang dibutuhkan untuk mengubah fase 1 mol liquid
untuk menjadi 1 molapounya pada kondisboiling point (titik gelembung).
Kemudian kuantitas panas yang terjadi pada reboiler disimbolkan dgagafah

bernilai 1,
panas yang dibutuhkan untuk menguapkamnol feed

q= (2.2)
molar latentvaporization padéeed

2.1.5.4 Kondensor dan tray.teratas

Komposisivapour dari tray teratas adalah;ydan komposisi aliran liquid
reflux ke tray teratas ialah x Sesuai dengan sifat-sifat semua garis operasi, ujung
atas garis adalah pada titik;,(y1). Susunan sederhana untuk mendapat&fuax
dan hasil berwujud zat cair, dan yang paling umum digunakan, adalah sebuah total
kondenser yang mengkondensasikan sewaysur dari kolom untuk dijadikan
reflux maupun hasil, seperti terlihat dalam Gambar 2.4.

Lc
Y

LC D

o\ S

Gambar 2.4 Tray atas dan kondenser
(Sumber: Doherty and Malone, 2001)

Bila menggunakan total kondenser, kompoggiourdaritray teratas dan
komposisitop product umumnya sama dan dapat kita tandai dengan x
2.1.5.5Reboiler dan Tray terbawah
Titik terendah padserticall shellmerupakan titik untuk tray terbawahs(x
Yr), dimana ¥ dan y adalah konsentragat cair yang keluar dari tray terbawah

danvapouryang datang dareboiler seperti terlihat dalam Gambar 2.5.
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volatil). Outputvapourpada bagian atas terkondensasi total dalam koaddas
masuk kedalameflux drum Kandungan padeeflux drumdiasumsikan tercampur
sempurna dengan komposisi. Reflux dipompa kembali ke trateratas dengan
laju Lo dan sebagai distilat dengan laju D.

Pada dasar kolom, cairdyottom productmengalir dengan laju Blan
dengan komposisi X Laju steampadareboiler-adalah dengan laju Qr. kita
asumsikan cairan padeboilerdan pada dasar kolom adalah tercampur sempurna
dengan komposisi X - Komposisivapour yang meninggalkan dasar kolom dan
masuk ke trayterbawah adalahgy Kolom tersusun dari Ntray. Cairan yang
terkumpul pada setiap tradiasumsikan tercampur sempurna dengan komposisi
Xn. Sistem kolom distilasi biner dapat dilihat dal&ambar 2.7.

/J\ @ Kondenser
rectifying
L]

Stripping

Gambar 2.7. Kolom distilasi tunggal sistem biner
(Sumber: Doherty Malone, 2001)

Keterangan :
Fr = Lajufeed(gmol/menit).
B = Lajubottom produc{gmol/menit).

D = Laju distilat (gmol/menit).

Xd = Fraksi methanol pada distilat.
Xb = Fraksi metanol padaottom

Xf = Fraksifeed.

Mp = Liquid holduppadareflux drum.
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2.2 Multivariable Decoupling Control sistem MIMO 2X2

2.2.1 Sistem pengendalian MIMO 2X2o0p interaction

Gangguan
A
Masukan 1 — — Keluaran 1
Masukan 2 — > Keluaran 2
Masukan 32— Proses — Keluaran 2
n n

Gambar 2.8 Diagram umum proses MIMO dengaariabel
(Sumber: Smith and.Corripio, 1997)

Skema sistem. pengendalian: multi input: multi outfiMO) terlihat
dalam Gambar 2.8 dimana asumsi yang diambil adalaitah variable yang
diatur. Perubahan dalam variabe] tidak hanya akan mempengaruh variahle y
tetapi juga akan mempengaruhi seluruh variabel yang (v, Yi, ..., W)-
pengaruh terhadap variable yang lain terjadi kassfemnya interaksi. Sedangkan

gangguan merupakan masukan yang tidak terukutideudiketahui.

y G, yl;
: Gon
=G
Ty
G, - Gz, Tl

Gambar 2.9 Struktur sistem MIMO 2X@op interactionmodelP-canonical
(Sumber:, Smith-and Corripio, 1997)

Tidak semua dimensi banyak yang dapat diuraikanjadersubsistem
2X2, dua input dan dua output saja. Pada umumnya iBgut-output sistem
multivariabel direpresentasikan dalam benRHcanonical yang berupa umpan
balik maju(feedforward)seperti terlihat di Gambar 2.9.

%8 (s Ya(s)
q@‘@i) (2.5) 4

Gy(s) (2.7)

~—
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Untuk sistem pengendalian MIMO 2Xop interaction ada dua
kemungkinan struktur pengendalian dengan empasfuransfer dinamika proses

seperti yang terlihat pada Gambar 2.9

¥1(8) = Gia(S)uy () + Go(S)us () (2.8)
¥,(8)=Go,(S)u(s) + Go(s)us () (2.9)
y(s)=G(s)u(s) (2.10)

y(s)= ;’l(éﬂ , dan 2.11)
u(s)= :((Z))} (2.12)

sedangka@(s) adalah matrik fungsi transfer proses,
g(s) = Gll(s) GlZ(S)J (213)

GZl(S) C;22(S
Fungsi-fungsi transfer -di. atas dapat: digunakan kuntomenentukan

pengaruh perubahan baik dalapgmaupun pterhadap ydan y.

Sistem pengendalian prosesiltivariable lebih sulit untuk dirancang dan
dioperasikan dibanding sistem single input singlgpot, karena adanya interaksi
yang terjadi antara variabel masukan dan kelualr@eraksi ini berlangsung

secara berkelanjutan sampai keadstandy statéercapai.
2.2.2Multivariable Decoupling Control

Salah satu pendekatan untuk menjawab MIMO 2%@p interaction
adalah dengan mendesainngep interactiondengan skema kontrdecoupling
Tujuannya adalah untuk mengurangi atau menghilangak interaksi antar
loop. Hal ini kemudian dibentuk sebagai jaringangmanti disebutlecouplers.
Fungsi dari jaringan pengganti ini adalah untuk gueaikan system MIMO 2X2
menjadi dua loop tunggal yang berdiri sendiri. B&tmum dari strukturnya
dapat dilihat dalam Gambar 2.10. (Tham, M. T. 1999)
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50 =95, 96,6+ 6.90.09=0 214
|\>//|21((Z)) — D21(S)Gv2 (S)Gzz(s) + Gv1(5)621(5) =0 (2.15)

sehingga dapat dituliskan kembali menjadi

D,,(s)=- HOC ; ((S)) (2.16)

Gy
12008

Hubungan antara--masing-masimgpntrol .variable dan manipulated
variable dapat digambarkan dalam persamaan sebagai berikut.

U ~6, 99+ Dulau(559 21
I3/'/22((853) = G,,(8)G;5(8)+ D(8)Gals)G1(8) (2.19)

Dari persamaan—persamaan di atas dapat dilihateahwlalam sistem
decoupling, tiapnanipulated variablenempengarutgontrol variabledalam jalur
parallel. Jika persamaan 2.16 disubtitusikan kegmaan 2.18 dan persamaan
2.17 disubtitusikan ke persamaan 2.19 akan dilaasilk

&11(2) - vl(s)[Gn(s)—+—~G”C(2%§(S)} (2.20)
(8) _ G, (S)Gn(s)
l\illz(s) =G, (S){Gzz (S)—T(S)} (2.21)

2.3 Sistem Kontrol

PID merupakan kontroler yang sering digunakan diustri karena mudah
untuk diaplikasikan dan-pada umumnya sudah cukiygkumengendalikaplant
yang ada. PID terdiri atas susunan kontrgieporsional (P), integral (1) dan
derivative(D). Berikut akan diuraikan untuk masing — magagameternya.
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2.3.1 Kontroller P (Proporsional)

Variabel yang dimanipulasi (Mv) didasarkan atassaeraan (2.22),
dimana K, merupakan gain proporsional dan adalah error yaitu setpoint
dikurangi proses variabel. Dalam beberapa kontrolgain proporsional
dinyatakan dalam bentuk Proporsional Band (PBluyait

M, (t) = K, C&lt) (2.22)
KerEe (2.23)

Aksi_proporsional akan imengurangi- error antara aetpdan proses
variable; tetapi tidak ‘sampai menghilangkannyarsggia akan selalu memiliki
offset Memperbesar nilai KKakan mempercepat respon sistem loop tertutup. Akan
tetapi dengan Kyang semakin besar, maka osilasi sistem akan wiaatirdan
apabila terlalu besar maka sistem akan menjadk t&fabil. Kerugian utama
kendali proporsional adalah ketika pada saat keatlask §teady stafeterjadi
gangguan, variabel kendali tidak dengan cepat mambariabel terkontrol
kembali ke nilaisetpoint Karena pada sistem kendali ini untuk mengendalika
variabel terkontrol membutuhkan sinyal kesalahamofg yang akan menurun
ketika variabel terkontrol mendekati nilai setpo{@unterus, F., 1994).

2.3.2 Kontroller I (Integral)

Pada kontrol integral (1), Mdidasarkan pada jumlah total error yang
terjadi pada periode tertentu. Aksi integral ineakmembuat error menjadi nol.
Nilai keluaran kontrolem(t) diubah dengan laju yang sebanding dengan sinyal
kesalahan penggerakt). Dalam persamaan matematisnya sebagai berikut:

M, (1) :% eyt (2.24)

Dimana T merupakan konstanta waktu integral-dalam satuamitratu
detik. Pada beberapa kontroler dinyatakan sebagai gain integral)(kaitu:

i
K == 2.25
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Kegunaan utama ditambahkan faktor integral dalatersi kendali proses
adalah untuk menghilangkan kesalahan keadaan tuhk&. kesalahan ada,
integrator cenderung untuk meningkatkan aksi kenkiehrah keluaran yang
diinginkan. Akibatnya, jika kesalahan tidak adalmoaka keluaranntegrator
yang kontinyu dan konstan digunakan untuk mengga kendali pada kondisi
keadaan tunak. Tetapi salah satu kerugian dalarggpeaan kendali integral
bahwa proses terkontrol cenderung menghasilkargégoas yang berosilasi dan
akan mengurangi kestabilan sistem. Kontroler igajmmnempunyai pengaruh pada
kecepatan respon sistem mencapai keadaan mantap rganjadi lamban.
(Gunterus; F. 1994).

2.3.3 Kontroller D (Differensial)

Aksi kendali differensial dipakai untuk mempercepaiggapan dinamik
sistem kendali, yaitu mengantisipasi sinyal kesatajlang akan terjadi dengan
memperhatikan laju perubahan kesalahan. Persamaam udari kendali
differensial adalah :

d
M, (t) =Ty a[e(t)] (2.26)
Dimana b adalah konstanta waktu differensial dalam satuanitnatau
detik. Dalam beberapa controller; @inyatakan dalam gain differensial:

Ko=T, (2.27)
Dengan memberikan aksi kontroler differensial makases terkontrol

cenderung stabil, sehingga sering digunakan untalawan pengaruh osilasi
yang disebabkan oleh aksi integral. Aksi kendale tini tidak dapat digunakan
sendirian karena ketika kesalahan nol dan konstkarkontroler tak memiliki
keluaran. Keuntungan aksi differensial adalah dapahgurangi maksimum
overshoot dan meredam sifat osilasi dari sistendden

Umpanbalik differensial didasarkan pada prinsip bahwsiesn kendali
memantau laju perubahan variabel dan akan mengpagiisseberapa besar
variabel yang akan datang, dan dapat menghasileeek$ sebelum kesalahan
menjadi besar. Jadi kendali differensial mendahWtesalahan penggerak,
mengawali aksi koreksi dini dan cenderung memparbéestabilan sistem.
(Gunterus, F. 1994).
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2.3.4 Kontroller PID (Proporsional — Integral — Differensial)

Sistem kendali PID memiliki umpabalik yang merupakan gabungan dari
kontroler proporsional, integral dan differensidlksi kontroler proporsional
dalam hal ini berfungsi untuk mempercepat tanggagaal sistem, (t (rise
time/waktu bangkit). Aksi kontroler integral pada sist&endali PID digunakan
jika sistem harus menjaga variabel proses pada pédagoperasian nominal,
dimana perubahan variabel proses hanya akaniteghdgai akibat perubahan
beban. Aksi kontroler differensialntuk mempercepat tanggapan dinamik dan
aksi integral.untuk menghilangkan kesalahan keatla@eik. Aksi kontroler PID
ini diberikan dalam persamaan sebagai berikut:

B ) (2:28)
sehingga fungsi alihnya adalah

MES) - 147,54 2 (2.29)

E(s) TS

Seperti telah disebutkan, mode proporsional  dalaomtr&ler PID
menghasilkan sinyal keluaran yang proporsionalagib perbedaan antara nilai
keluaran dan nilaisetpoint Kendali integral berfugsi untuk menghasilkan
keluaran yang proporsional dengan penjumlahan wddtuamanya waktu sinyal
kesalahan timbul. Bagian differensial menghasilksinyal keluaran yang
sebanding dengan laju perubahan sinyal = kesalaKaniroler PID tepat
digunakan pada sistem di mana kontroler harus mamerespon perubahan
sinyal yang cepat, dan pada kasus dimana terdegambatan waktu yang
panjang antara pemakaian aksi koreksi, dan muyayberubahan yang nyata
sebagai akibat dari pemberian aksi kendali. (Gustdf. 1994)

Pengaturan dan penalaan kontroler PID untuk merkiapaerformansi
yang optimal dilakukan-dengan mencari kombinasi kistiga model tersebut, ini
dilakukan saat proses benar-benar berjalan. Pemetagval sistem kendali
diperkirakan, dan tiga mode ditala dengan baik kuakhirnya dicapai penetapan

kendali optimal.
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BAB Il
METODOLOGI PENELITIAN

Pada bab ini akan diuraikan metode kajian yang alfmkukan dalam
melakukan pengendalian terhadap konsentrasi. mdthmada konsentrasiop
product dan konsentrasi methanol produk bawah pada kolstiladi biner
methanol-air dengan® menggunakan metoddtivariable decoupling control
Metode kajian dalam penulisan skripsi ini adalah :

3.1 Alat Penelitian

Alat yang digunakan untuk mengerjakan penelitiaadalah:

1. Seperangkat komputstand-alondipe AMD Athlon dengan sistem operasi
Windows XP SP2.
2. Software yang digunakan adalstATLAB 7.0.4 .

3.2 Rancangan Penelitian
Sebelum merancang sistem pengendalian konsentretfianol produk
atas dan konsentrasi mthanol produk bawah padarkdistilasi methanol-air
maka dilakukan kajian pustaka, tahap selanjutngéaicherancangan sistem:
1. Kajian pustaka
Kajian pustaka yang dipelajari berupa hal-hal yaedkaitan dengan:
0 Teori dasar tentang plant kolom distilasi binerdoesdata karakteristik
plant.
o Teori dasaMultivariable Decoupling Control.
o Teori kontrol yaitu tentang kontrol proporsionaitegral, differensial
dan proporsional plus integral plus differensial.
2. Pemodelan matematis sistem
Langkah-langkah untuk - mendapatkan model matemmiatsm antara lain :
o0 Menentukan prinsip kerja sistem plant kolom distil@iner beserta
komponen-komponen penyusunnya dengan berdasarkamsghen

metanol-air.
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o Sistem kolom distilasi biner kemudian dimodelkamjadi persamaan
matematis berdasarkan data yang diperoleh das jesig dilakukan
oleh Biyanto dengadead-timegpada FODPT.

o Pembentukan blok diagram sistem kolom distilasiebipemisahan
metanol-air.

3. Desain kontroller PID dengan metadeiltivariable Decoupling Control

o Diagram blok sistem plant kolom distilasi yang hmrusistem 2X2
MIMO 2X2 loops interactionkemudian dipisahkan menjadi dua buah
SISO dengan teknikmultivariable decoupling controbgar dapat
ditentukan parameternya.

o Tahap selanjutnya dilakukan tuning kontroller PID.

o Setelah didapat Kp, Ti, dan Td yang sesuai kemutiiantegrasikan ke
dalam keseluruhan sistem pengendalian pada plast @an plant
bawah.

4. Simulasi dan analisa

Blok sistem kolom distilasi biner dengan rancaniamtroller PID setelah
didapatkan Kp, Ti, dan Td, selanjutnya disimulasildengan menggunakan
simulink software MATLAB yang diujikan pada sistem tanpagendali dan
dengan pengendali dan kemudian dengan pemberiaggumm pada sistem
dankemudian dianalisa hasilnya.
5. Penarikan kesimpulan

Kesimpulan diambil berdasarkan anal@m#put kontroler PID pada plant
atas dan bawah dengan penggunaan kontroler Pl@atagguan. Kesimpulan
merupakan hasil akhir yang diperoleh dari pengamp&formansi simulasi
pada sistem kolom distilasi biner setelah pener&patroller PIDdecoupling

pada sistem kolom distilasi biner.
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BAB IV
PEMODELAN SISTEM
DAN PERANCANGAN PENGENDALI

4.1 Struktur Plant Kolom Distilasi Bin

,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,, TR L5 5]
*********************** S ERay,
op produc
(74

"""""""""""" Kontroller
/ Top product
a

R = reflux ratio

Q = laju panaseboiler



24

Struktur plant kolom distilasi methanol-air dapat dilihat dal&ambar
4.1. Pada bagian top product, (Tevel Transmitterperfungsi untuk mengetahui
tinggi permukaan cairan padeflux drumyang kemudian akan memberikan aksi
pada LC(Level Control)untuk mengendalikan bukaamlve top productpada
persentase tertentu. Pada badiattom productl. T digunakan untuk mengukur
ketinggian permukaan cairan pada.dasartical shell yang kemudian akan
memberikan aksi kepada LC guna mengendalikan bukalae bottom product
pada persentase tertentu. Pada skripsi ini (l&vel control) diasumsikan
terkontrol sempurna oleh perubahan UIevel transmitter) Acuan sensor
transmitteryang digunakan-adalah CTdgnsentration Transmitgsebagai sensor
konsentrasi methanol yang terdapat pada caoarproductdanbottom product
Sedangkarvalve Ly (Laju Refluxy danvalve Qr (Laju Pana®keboile) berfungsi

sebagai aktuator.
4.2 Pemodelan plant sistem kolom distilasi biner

Skripsi ini digunakan sistem kolom distilasi'bingemisahan methanol-air
dan disimulasikan dengan menggunalsamulink pada software Matlab 7.04.
Perancangan plant kolom distilasi biner pemisahathamol-air ditunjukkan oleh
tabel 4.1. Variabel yang dikendalikan adalah frak®l methanol paddop
product (Xd) dan fraksi mol metanol padaottom product(Xb). Sedangkan
variabel yang dimanipulasi yaitu lajeflux (Lo) dan laju panas padaboiler (Qr).
Tekanan operasi pada kolom distilasi methanoldaiad sebesar 760 mmHg atau
1 atm. Kemurniartop productsebagai distilat di atur dengan fraksi mol metanol
sebesar 99%. Sedangkan pad&om producdi atur dengan fraksi mol metanol

1%. Laju energi kalor untuteboiler adalah sebesar 35,1 x*1@al/menit.
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Tabel 4.1. Datateady stat&olom distilasi methanol - air

Laju feed(F),gmol/menit 45000,0
Laju distillate (D), gmol/menit 22500,0
Laju top product(B), gmol/menit 22500,0
Komposisi feed (Xf), fraksi mol 05
methanol

Komposisi distilat (), fraksi mol 0,08
methanol

Komposisi bottom product (Xg), G
fraksi mol methanol

Refluls ratio 2
Jumlahtray 30
Letakfeed tray 5
Tekanan operasi (atm) 1,0
Beban kondensor, $Gcal/menit 34,5
Bebanreboiler, 10" kcal/menit 35,1

(Sumber : Biyanto, 2004)
Asumsi-asumsi yang digunakan dalam memodelkan gi@om distilasi
biner ini adalah:
» Proses yang terjadi memililgonstant molal overflowsehingga laju
aliran cairan dari satway ke tray lain dibawahnya adalah konstan.
1F \\ v ® (4.1)
» Proses yang terjadi memilikbnstant molal vaporizatiosehingga laju
aliranvapourdari satutray ke tray lain diatasnya adalah konstan.
V, =V, =...=V, (4.2)
» Vapouryang keluar dari tray teratas memiliki rapat jesas komposisi
yang sama dengan cairan daletiux drum
X0 =X, =X, (4.3)
» Cairan pada bagian dasaerticall shell memiliki rapat jenis dan
komposisi yang sama dengan cairan di daksooiler
X, = X, (4.4)
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» Pressure drogari tiaptray diabaikan sehinggaressuredi tiap ruang
tray padaverticall shelldianggap sama.
» Kehilangan panas yang keluar sistem diabaikan.
» Menggunakan total kondenser dan panshbiler.
Variabel-variabel ini disusun dalam diagram bldWIMO (Multi Input
Multi Outpu) dalam Gambar 4.2.

CT |«
+ + Xg
+ ¥
Gy (s)
?
Xf
v
Gy (s)
+ + X,
—
+ +
CT |«

Gambar 4.Blok diagram proses kolom distilasi
(Sumber: perancangan)

Metode yang paling umum digunakan dalam mempensietiel dinamika
proses linier adalah mencari parameter-parameteadfime time constant
steady-state gajnyang sesuai dengan data respons hasil uji stege® yang
diidentifikasi biasanya adalah proses lup terbuka.

Fungsi transfer blok diagram dalam Gambar 4.2 hds¢hagai berikut :

1z 2l
X, G, G, Q Gyr

Nilai masing-masinggain, time konstan dan dead time pada tiap fungsi
transfer diatas didapatkan melalui prosggn loopplant kolom distilasi dan
kemudian ditentukan. persamaan FOPDT-nigas{ order Plus Dead Tinje
Sedangkan mengenai proses untuk mendapatkan gailaj time konstan dan
deadtime dapat dilihat pada penjelasan dibawah ini.

Dalam skripsi ini semua fungsi transfer menggunak@del orde satu
dengandeadtime dimana sebagian besar proses-proses lup terlaldan didang

teknik kimia dapat dimodelkan dengan : (Luyben,@99
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;((% = % (4.6)

Ada beberapa cara untuk memperoleh harga parameidel dinamika
tersebut, untuk sistem lup terbuka (Marlin, 199%ari grafik yang menunjukkan
respons lup terbuka sistem terhadap perubahan digkukan perhitungan
terhadap:

1. Besarnya perubahan step pada masul&kan,
2. Besarnya perubahateady-stat@ada keluaran proses,
3. Waktu yang dibutuhkan sistem untuk mencapai perb&kluaran sistem
sebesar 28 % dan 63 % dari nilai aldir
parameter model dihitung sebagai berikut :

1. Gain steady-stateK

A
=— 4.7
> (4.7)
2. Time constantlandead time
tosy, :0+% dan  tey, =0+17
r= 1'5(t63% —tzs%)
=ty —T (4.8)

Sebagai contoh perhitungan digunakan' uji: step deqnékolom distilasi
dengan gangguan yang masuk adalah perubahanitajeflaks, Ly sebesar +1%.
Respon komposisi produk bawah ditampilkan dalam izei.3 dibawabh.

xb[]

XbE]
2 29 9o o
5 oo o ©
2 2B B8R
5 55 5 o
2 838 % &

[

s

Gambar 4.3Respon komposisi produk bawah kolom terhadap paerbstep

sebesar 1% pada laju alir refluks.
(Sumber: Biyanto, 2004)
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A = 0.000519

0.63A =0.01032697
teze = 32.48 menit
0.28\ =0.01014532

togus = 14.0 menit

-
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S—-—
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~Sd
[ ]
(=}
[ = T
(=B
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Time constandihitung se

r= 1'5(t63% —tza%) =
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4.3 Struktur kontroler PID-decoupling plant kolom distilasi biner

+ M,
—— () PIDXd

+
+V

D, (s)

X,SP

+
> PID Xb - >

Gambar 4.4. Blok diagram keseluruhan sistem kol@tilasi biner dengan
menggunakan metode Plizcoupling

(Sumber; Perancangan)

Keadaan sistem dimana terdapatoss - block (yaitu blok G.(S),
danG,,(s)) sebagailoop interaction dikondisikan dengan penambahan blok

fungsi alih D,,(S), danD,,(S) sebagatdecoupler.Tujuan penambahasecoupler

ini, adalah untuk menghilangkan efek yang terjaglieka adanyaross block,
sehingga masing-masimgpntrol variabledan tidak dipengaruhi oleh perubahan
manipulated variabledari loop yang lainnya. Atau dalam persamaan maii&m
dapat dituliskan sebagai berikut. (Smith and Cayiph997:565)

M, (5) = Dy,(8)Guy(8) + Gy.(s) =0 (4.12)

Als) _ _

v (g = DeloCals)+ Gnls) =0 (4.13)
sehingga dapat dituliskan kembali menjadi

D,(s)=- G(8) (4.14)

5.0 (449
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Hubungan antara masing-masingpntrol variable dan manipulated

variable dapat digambarkan dalam persamaan sebagai berikut.

-
o
S
i -}
e
>~
S—-—
o
S
[ ]
(=}
[ = T
(=B
|-

AL <69+ D06 (@10
Al _ 6,9+ D,(516,09 (4.17)

alhwlalam sistem
ariabledalam jalur

persamaan

Gambar 4.6 Blok diagram plant bawah
(sumber: perancangan)
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4.4Tuning PID

Pada skripsi ini dilakukan tuning PID pada planhgin cara mengatur
nilai Kp, T; dan Ty secara berurutan dan dilihat perubahan resport plam
diambil nilai terbaik. Pengaturan ini dilakukan padsimulasi simulink
MATLABV7.04.

4.4.1 Tuning PID untuk plant atas

1. Tuning PID plant atas dilakukan dengan langkahapest dengan mengatur
gain kontroler proporsional atau nilaj, ferlebih-dahulu sehingga didapatkan
respon sistem _terbaik pada hargg=¥X seperti terlihat dalam Gambar 4.7.
Dengan menentukan hargg, lgang tepat diharapkan dapat meningkatkan
waktu naik atadime risesistem, tetapi respon sistem yang didapatkan masih
terdapabffset(error steady state3ehingga diperlukan penambahan kontroler
integral.

Gambar 4.7 Respon sistem plant atas untuk ngabK

2. Langkah kedua yaitu menentukan hargauiituk kontroler integral untuk
mengurangioffset yang terjadi-pada.sistem-setelah penentugndfakukan
pengaturan nilai Tsehingga didapatkan respon sistem pad®.Z3 seperti

terlihat dalam Gambar 4.8.
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.ub

4.4.2 Tuning PID untuk plant bawah

repository

1. Langkah pertama yaitu dengan mengatur nilgitéflebih dahulu sehingga

didapatkan respon sistem terbaik pada harga3® seperti terlihat dalam
Gambar 4.10.

Gambar 4.11 Respon sistem plant atas untuk njaB&dan T=1,2
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3. Setelah didapatkan nilai jKdan T kemudian diatur nilai d terbaik dan

didapatkan hargas£20 dan respon sistem yang terjadi seperti tertiadam

-
'
(o~

Y
=
S~
S—-—
o

Py
“
o
= Gambar 4.12.
[« 5]
|-
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BAB V

repository

SIMULASI DAN ANALISA

5.1 Simulasi sistem kolom distilasi bi ada plant atas

Pada plant ata eperti terlihat

dalam Gambar

step gangguan
0,2 xf

1

=z

delay GdF

v

055

24 T8+
11

PID

Fdsp PID Contralle - numis
1 z den(=)

Hd

'

Gambar 5.2 Respon plant atas tanpa pengendali &i@ahgguan
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<
S
=
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Respon plant atas kolom distilasi biner terhadapsukan step ¥p
sebesar 1 tanpa menerapkan kontroler PID dengaradadan gangguan dapat
dilihat dalam gambar 5.2. Performansi sistem yamgadi adalaherror steady
stateess sebesar 0,762&ettling timets sebesar 47,5 menitime delayty sebesar
13,8 menit; rise timg,tsebesar 37,38 menit dan maksimornershoaMp 0%
dengardead timeadalah 5,25 menit.

Dari grafik respon ini-terlihat bahwa plant kolomstdasi biner pemisahan
methanol-air ini jika tidak diterapkan sistem pemdgi walaupun mempunyai
mengakibatkan hastiop product Xq yang masih mempunyai nilai error yang
relatif besar dengan nileop-productakhir sebesar 0,2372 fraksi mol.

5.1.2 Dengan pengendalian dan tanpa gangguan

Gambar 5.3 Respon plant atas terhadap pengen@ataRpa gangguan

Respon plant atas kolom distilasi biner terhadapsukan step ip
sebesar 1 dengan menerapkan kontroler PID dan i@ikga gangguan dapat
dilihat dalam gambar 5.3. Performansi sistem yangdi adalah sebagai berikut
error steady statess sebesar 0,01settling timets sebesar 39,442 menitime
delayty sebesar 11,303 menitise  time;t-sebesar 18,96 menit; tidak terjadi
overshootdan masih mempunydead timeselama 5,25 menit.

Penggunaan kontroler PID pada plant ini meningkatikaksi mol akhir
top product hingga sebesar 0,99 fraksi mol dengaiin39,442 menit.
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5.1.3 Dengan pengendalian dan gangguan

Gambar 5.4 Respon plant atas terhadap pengen@atid gangguan

Respon plant atas kolom distilasi biner terhadapsukan step ¥p
sebesar 1 dengan menerapkan kontroler PID dan nmémipangkan gangguan
sistem berupa input unit step sebesar 0,2 dapdtadidalam gambar 5.4.
Performansi sistem yang terjadi adadattor steady statess sebesar 0,0Kettling
timets sebesar 39,544 menitise timet, sebesar 19,012jme delayty sebesar
11,312 menit dan tidak mempuny@arershootrespon sistem dengatead time
masih tetap 5,25 menit.

Hal ini berarti dengan mempertimbangkan 'gangguatersi berupa
penurunan Xsebesar 0,2 fraksi mol didapatkan respon sisterderang lambat
mencapai keadaan mantap sebesar 0,99 fraksi mgadsettling timets sebesar
39,544 dibandingkan pengendalian sistem kolom lassti biner tanpa
mempertimbangkan adanya kemungkinan gangguan.

Tabel 5.1 Performansi sistem kolom distilasi pktats

: Tanpa PID dan Dengan PID dan Dengan PID dan

No Performansi

gangguan tanpa gangguan gangguan
1 | settling time 4 47,5 menit 39,442 menit 39,544
2 | time delay ¢ 13,8 menit 11,303 menit 11,312
3 | rise time t 37,38 menit 18,96 menit 19,012

error steady

4 State €ss 0,7628 0 0
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5.2 Simulasi sistem kolom distilasi biner pada plant bawah

Pada plant bawah setelah disimulasikan dersganulink seperti terlihat

dalam Gambar 5.5.

[ |

Ahbsp
0,01

FIL

FID

Step gangguan

0,2 xf

1
delay zdF| —
z
0.o7rg
GhF|——
2=t
1 01301
-
z 27z
delay G522 GEE O a
1 numis)
-
= deniz)
delay Hb Hb

xb

Gambar 5.5 Simulasi plant bawah kolom distilasebipadasimulink

5.2.1 Tanpa pengendalian dan gangguan

Gambar 5.6 Respon plant bawah tanpa pengendalil&iangguan

Respon plant bawah kolom distilasi biner terhadasukan step p$p

sebesar 0.01 fraksi mol methanol pdmtatom product(X,) tanpa menerapkan

kontroler PID dengan mengabaikan gangguan dapatdidlalam Gambar 5.5.
Performansi sistem yang terjadi adalahor steady statde,) sebesar 0,00932;
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settling time(ts) sebesar 61,92 menttme delay(ty) sebesar 14,78 menitse time
(t) sebesar 48,6 menit; Mp 0% denghead timeadalah selama 1,5 menit.
Seperti dalam Gambar 5.6 untuk plant kolom distiaeer pemisahan
methanol-air, untuk plant bawah didapatkan dariugasi sistem bahwa respon
yang diberikan untuk membuat nilai komposisi botjmmmduct sebesar 0,01 fraksi
mol methana memerlukan waktu selama. 61,92 menigatetiead timesistem

plant bawah sebesar 1,5 menit.

5.2.2 Dengan pengendalian tanpa gangguan

Gambar 5.7 Respon plant bawah terhadap pengenBaiafpa gangguan

Respon plant bawah kolom ‘distilasi -biner terhadasukanstep Xsp
sebesar 0,01 dengan menerapkan kontroler PID demgagabaikan gangguan
dapat dilihat dalam Gambar 5.7. Performansi sisyamg terjadi ialaherror
steady stat€e;) sebesar Osettling time(ts) sebesar 35,35 mentime delay(ty)
sebesar 6,38 menttise time(t;) sebesar 27,13 menit; tidak mempunyaershoot
dandead timeyang terjadi tetap selama 1,5 menit.

Setelah diterapkan pengendali PID untuk sistemtfdawah pada kolom
distilasi biner ini didapatkan respon sistem:meikliBibandingkan dengan tanpa
adanya pengendali yaitu daettling timeplant bawah yang mulanya adalah 61,92
menit menjadi 35,35 menit. Kemudian kemampuan umigacapai 90% nilai

akhir (rise time)juga meningkat sampai 21,47 menit lebih cepat.



5.2.3 Dengan pengendalian dan gangguan

40

Gambar 5.8 Respon plant bawah terhadap pengeriBatighgan gangguan

Respon plant bawah kolom distilasi biner terhadasukan stepX,sp

sebesar 0,01 dengan menerapkan kontroler PID denpar@mbangkan gangguan

dapat dilihat dalam Gambar 5.8. Performansi sisyamg terjadi adalakerror

steady statdes) sebesar 0 dengasettling time(ts) 88,27 menititime delay(ty)

sebesar 20,2 menitise time(t;) sebesar 67,89 menit; tidak aolsershootdengan

dead timeyang terjadi tetap selama 1,5 menit.

Sedangkan setelah diberikan gangguan sebesar ak& fnol methana

lebih rendah didapatkan respon sistem dengan. PiDkukembali semula atau

menuju setpoint X, tercatat menurun, diantaranya waktu untuk menchpega

0,01 fraksi mol methana melambat dari 35,35 meeitjadi 88,27 menit.

Tabel 5.2 Performansi sistem kolom distilasi plzentvah

No|  Peromans | 1%EaPIDIN | enganPioan | Dengan i b
1 | settling time d 61,92 menit 35,35 menit 88,27 menit
2 | time delay 4 14,78 menit 6,38 menit 20,2 menit
3 | rise time t 48,6 menit 27,13 menit 67,89 menit
A €T Sleadybl o ¢ 93,2% 0% 0%
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BAB VI
KESIMPULAN DAN SARAN

6.1 Kesimpulan

o Untuk plant atas, dengaetpointberupa masukan stepgspsebesar 1, tingkat
performansi yang terjadi setelah diterapkan kon®dD sangat baik dan
signifikan. Untuk plant atas kolom distilasi bingsaing. mempunyasettling
time 47,5 menit hanya untuk mencapai 0,2372 fraksi desiganrise time
37,38 menit. Sedangkan setelah penggunaan kontRilersettling time
menjadi 39,442 menit-untuk mencapai 0,99 fraksi methana dengarnse
time sebesar 18,96 menit. Sedanglssitling timeyang dibutuhkan untuk
mencapai 0,99 fraksi mol gsetelah diberi gangguan adalah sebesar 39,544
menit dengamise time19,012 menit.

0 Untuk plant bawah, dengan setpoint berupa masutem §sp sebesar 1,
tingkat performansi yang terjadi setelah diterapkantrol PID juga baik dan
signifikan. Untuk plant. bawah ' kolom/ distilasi- bingebelum penerapan
kontroler PID, mempunyasettling time61,92 menit hanya untuk mencapai
persentase error sebesar 93,2% demgantime 37,38 menit. Untuk setelah
penerapan kontroler PIBettling timemenjadi 35,35 menit untuk mencapai
0,01 fraksi mol methana dengaise time sebesar 27,13 menit. Sedangkan
settling timeyang dibutuhkan untuk mencapai 0,01 fraksi mgl Sételah
diberi gangguan adalah sebesar 88,27 menit demsgtime 67,89 menit.

6.2 Saran

Pada skripsi ini masih terjadettling timeyang cukup besar, diharapkan
dengan menggunakan metode pengendalian yang lampmaneningkatkan

performansi lebih signifikan.



