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ABSTRAK

Nama : Bramantyo

Program Studi : Teknik Kimia

Judul Skripsi : Penanganan Gangguan pada Pengendalian Kolom Distilasi
Menggunakan Representative Model Predictive Control

Untuk menangani gangguan pada proses operasi nonlinear diperlukan suatu
bentuk pengendalian. Representative Model Predictive Control (RMPC) adalah
salah satu cara untuk memperoleh sekumpulan MPC lokal yang dapat
merepresentasikan keseluruhan rentang operasi. MPC lokal ini nantinya
digunakanpada  Multiple ~ Model  Predictive Control (MMPC) untuk
mensimulasikanproses — operasi nonlinear multi variabel.Skripsi ini membahas
penggunaan RMPC untuk memilih beberapa MPC lokal yang kemudian
digunakan sebagai model pada MMPC untuk menangani gangguan. Penelitian ini
menggunakan model kolom distilasi biner “Kolom A” yang disimulasikan dengan
perangkat lunak MATLAB. Variabel yang dimanipulasi adalah laju refluks dan
laju boil up sedangkan variabel yang dikontrol adalah komposisi produk distilat
dan komposisi produk bawah. Hasil JAE MMPC dibandingkan dengan IAE
kontroler PI konvensional. Untuk gangguan single step; MPC terbaik dengan IAE
0,2564, lebih baik dari TAE kontroler PI 0,7494.Sedangkan untuk gangguan multi
step; MMPC terbaik dengan IAE 0,7730, lebih baik dari IAE kontroler P1 0,9808.

Kata Kunci: Representative Model Predictive Control (RMPC), Multi Model
Predictive Control (MMPC), penanganan gangguan,pengendalian kolom distilasi,
kolom A
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ABSTRACT

Name : Bramantyo
Study Program : Chemical Engineering
Title : Disturbance Handling on Distillation Column Control Using

Representative Model Predictive Control

In order to handle disturbances in the nonlinear operation some form of control is
required. Representative Model Predictive Control (RMPC) is one way to obtain a
set of local MPC which able to represent the entire operating range. The local
MPC is later used in the Multiple Model Predictive Control (MMPC) to simulate
the operation of nonlinear multi-variable process. This thesis discusses the use of
RMPC to select some local MPC which is then used as a model for dealing with
disturbances in the MMPC. This study uses a model of a binary distillation
column "Column A" which is simulated with MATLAB software. The
manipulated variable is the rate of reflux and boil-up rate, while the controlled
variable is the product composition of the distillate and bottom product
composition. MMPC IAE results compared with conventional PI controller IAE.
For single step disturbance; the best MPC with TAE 0.2564, is better than PI
controller IAE 0.7494. As for the multi-step disturbance; the best MMPC with
IAE 0.7730, is better than PI controller IAE 0.9808.

Keywords:  Representative Model Predictive Control (RMPC), Multi Model
Predictive Control (MMPC), disturbance handling, distillation column control,
Column A
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BAB 1
PENDAHULUAN

1.1. Latar Belakang

Konsumsi energi nasional Indonesia sangat besar mencapai 470 ton oil
ekivalen per juta US$ PDB. Angka ini sangat tinggi dibandingkan Negara-negara
Uni Eropa maupun Asia. Sebagai perbandingan, intensitas di Jepang hanya sekitar
92,3 ton oil ekivalen per juta US$ PDB.Konsumsi energi khususnya dari sektor
industri menduduki peringkat pertama, yaitu 40,86% dari keseluruhan konsumsi
energi di Indonesia (ESDM, 2010).Sedangkan proses distilasi pada industri kimia,
industri makanan, dan lain-lain dapat mengonsumsi energi 30%-50% lebih banyak
dari yang biasa digunakan untuk memastikan tercapainya nilai kemurnian produk
(Riggs, 2000). Proses distilasi di industri sangatlah kompleks dan pada umumnya
bersifat nonlinear dengan sistem yang multivariabel dengan adanya interaksi
antara satu variabel dengan variabel yang lain. Oleh karena itu, diperlukan adanya
sistem pengendalian yang mampu mengendalikan dua variabel atau lebih dan juga
mampu mengakomodasi sistem mnonlinear. Pada kasus seperti ini, sistem
pengendalian konvensional tidak memberikan hasil yang cukup baik ketika
digunakan untuk mengendalikan sistem multivariabel. Padahal dengan
pengendalian kolom distilasi yang tepat konsumsi energi dapat turun hingga 15%
(Humphrey, 1991).

Untuk mengatasi masalah pengendalian kolom distilasi, Nonlinear MPC
(NMPC) telah dikembangkan, namun metode ini sulit diimplementasikan di
industri karena permodelan nonlinear yang rumit (Camacho, 2007; Qin, 2002).
Sifat nonlinear inilah yang menyebabkan adanya gangguan atau disturbance. Oleh
karena itu, diperlukan solusi alternatif untuk dapat mengatasi persoalan ini.
Multiple MPC (MMPC) dikembangkan untuk dapat memprediksikan model-
model linear yang berada dalam rentang operasi variabel yang dikontrol (Palma,
2004) Namun, masalah yang kemudian muncul adalah bagaimana cara menangani
gangguan yang muncul dalam MMPC sehingga kolom distilasi dapat beroperasi
dengan baik pada set point yang ditentukan. Untuk itu diperlukan suatu strategi

yang dapat menentukan MPC lokal yang merepresentasikan titik-titik operasi
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variabel yang dikontrol dengan baik, MPC lokal tersebut dinamakan
Representative MPC (RMPC). Penelitian mengenai metode RMPC sejauh ini baru
sampai kepada pemilihan MPC lokal yang baik untuk digunakan pada
MMPC(Wahid, 2009) dan penggunaan RMPC pada MMPC (Cynthia, 2012)
belum pada penggunaan RMPC tersebut untuk menangani gangguan pada kolom
distilasi dengan pengendalian MMPC.

Pada penelitian ini, metode RMPC akan dilakukan terlebih dahulu untuk
kemudian memilih beberapa lokal MPC dengan penanganan gangguan yang
paling baik untuk digunakan pada metode MMPC. Metode RMPC yang
digunakan didasarkan pada penelitian sebelumnya (Wahid, 2009). Penelitian ini
akan menggunakan model kolom distilasi sistem biner methanol-air. Kemudian
keberhasilan penelitian ini diuji dengan menghitung Integral Absolute Error
(IAE) dari MMPC yang dihasilkan dan membandingkannya dengan nilai IAE dari
sistem kontrol Proportional Integral (P).

Penelitian ini akan membuktikan bahwa metode RMPC dapat digunakan
sebagai suatu strategi untuk menangani gangguan yang terjadi dalampelaksanaan
metode MMPC. Dengan demikian MMPC dapat diterapkan untuk mengatasi
gangguan yang disebabkan ketidaklinearan operasi dengan relatif mudah di
industri. Penerapan MMPC sebagai salah satu teknik pengendalian yang advance
diharapkan akan mampu mencapai tujuan utama dari proses distilasi, yaitu
kemurnian produk dan di samping itu juga akan dapat menghemat konsumsi

energi dalam proses distilasi.

1.2. Perumusan Masalah
Masalah yang hendak diselesaikan pada penelitian ini adalah bagaimana
membuat MMPC berdasarkan RMPC pada beberapa rentang operasi untuk

digunakan menangani gangguan pada pengendalian kolom distilasi?

1.3. Tujuan Penelitian
Membuktikan bahwa IAEMMPC lebih kecil dibandingkan dengan IAE
kontroler konvensional PI dalam menangani gangguan pada pengendalian

kolom distilasi.
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1.4.

1.5.

Batasan Masalah

Penelitian ini dibatasi dengan:

1) Kolom distilasi yang digunakan sebagai model adalah kolom A yang
dikembangkan oleh Skogestad (1997). Kolom A tersebut memiliki 40
theoretical stages dan memisahkan campuran biner dengan volatilitas
relatif 1,5 menjadi produk dengan kemurnian 99%.

2) Variabel input dan output berukuran 2x2, yaitu dua variabel input (reflux
flow dan boil up flow), dan dua variabel output (fraksi mol produk atas
dan bawah)

3) Fokus variabel yang dikendalikan adalah komposisi produk bawah (x;)

Sistematika Penulisan

Sistematika penulisan skripsi ini adalah sebagai berikut:

BAB1 PENDAHULUAN
Berisi pendahuluan tentang latar belakang, rumusan masalah,
tujuan penelitian, batasan masalah dan sistematika penulisan.

BAB II TINJAUAN PUSTAKA
Berisi tinjauan pustaka yang membahas tentang pengendalian
kolom distilasi, model kolom distilasi, model ruang keadaan,
pengendalian berumpan balik, Model PredictiveControl (MPC),
Multi Model PredictiveControl (MMPC), Representative Model
PredictiveControl (RMPC), dan disturbance handling.

BAB III METODOLOGI PENELITIAN
Berisi tentang alur penelitian, variabel penelitian, model dan
perangkat lunak yang digunakan, serta prosedur penelitian.

BAB IV HASIL DAN PEMBAHASAN
Berisi hasil penelitian berupa identifikasi sistem, performa
kontroler PI, performa single linear MPC dan pemilihan MPC
lokal, performa MMPC berdasarkan metode RMPC, dan diskusi.

BAB V KESIMPULAN DAN SARAN
Berisi  kesimpulan penelitian dan saran untuk penelitian

selanjutnya.
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2.1.

2.2

BAB 2
TINJAUAN PUSTAKA

Konsumsi Energi pada Sektor Industri di Indonesia

Sektor industri di Indonesia mengonsumsi sekitar 40,86% dari total
konsumsi energi Indonesia. Angka tersebut merupakan angka konsumsi
tertinggi di Indonesia melebihi sektor-sektor lain seperti transportasi
(36,87%), sektor rumah tangga (13,26%), sektor komersial (4,73%), dan
sektor lainnya (4,28%) (ESDM, 2010). Oleh karena itu, untuk
mengkonservasi dan menghemat energi diperlukan sistem pengendalian

yang tepat agar operasi industri dapat berjalan optimal

Pengendalian Kolom Distilasi

Kolom distilasi merupakan unit proses yang paling umum digunakan
dalam operasi pemisahan zat diindustri-industri kimia terutama untuk
mendapatkan suatu produk dengan kemurnian tinggi. Namun, untuk
mencapai tingkat kemurnian tersebut, seringkali industri melakukan over-
reflux pada kolom distilasi. Hal ini mengakibatkan pemborosan energi 30-
50% lebih besar dari energi yang biasanya dibutuhkan dalam proses
distilasi. Telah dibuktikan sebelumnya bahwa dengan menerapkan
pengendalian kolom distilasi yang tepat dapat menghemat energi
keseluruhan yang digunakan sebesar 15% (Humphrey, 1991).

Pengendalian kolom distilasi sudah menjadi perhatian penting dalam
industri kimia. Proses distilasi itu sendiri merupakan sistem multiple-input
multiple-output (MIMO) nonlinear dengan interaksi antarvariabel yang kuat
dan sensitif terhadap gangguan dari luar (Khaisongkram, 2006). Untuk
mencari sistem pengendalian kolom distilasi yang terbaik, telah dilakukan
perbandingan kinerja antara kontroler konvensional (PI) dan kontroler
advance (MPC). Hasilnya menunjukkan bahwa MPC menghasilkan
performa yang lebih baik dibandingkan PI dengan kondisi salah satu produk
lebih penting atau berharga dibandingkan produk lain atau produk

sampingnya, seperti kasus-kasus di industri pada umumnya. Performa MPC

4
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2.3.

2.4.

juga jauh lebih baik dibandingkan PI karena kemampuannya dalam

menangani batasan-batasan yang kompleks secara efektif (Riggs, 2000).

Model Kolom Distilasi

Model kolom distilasi yang digunakan adalah model kolom A yang
dikembangkan oleh Skogestad. Kolom A tersebut memiliki 40 theoretical
stages dan memisahkan campuran biner dengan volatilitas relatif 1,5
menjadi produk dengan kemurnian 99%. Model dinamik kolom ini
menggunakan asumsi campuran biner, tekanan konstan, volatilitas
relatifkonstan, kesetimbangan di semua tingkat, kondenser total, laju molar
konstan, tidak ada holdup uap, dan dinamika laju cairan yang dilinearisasi.
Asumsi ini cocok dengan efek utama yang penting untuk dinamika dan

pengendalian, kecuali asumsi tekanan konstan (Skogestad, 1997).

Model Ruang Keadaan (State Space Models)

Kebanyakan dinamika proses kimia dimodelkan secara nonlinear.
Akan tetapi kebanyakan teknik pengendalian proses didasarkan pada model
linear. Maka untuk melinearkan dinamika proses tersebut dapat digunakan
model ruang keadaan. Bentuk umum dari model ruang keadaan adalah

(Bequette, 1998):

d
% = aq11X1 + a12x2 + -+ A1nXn + b11u1 + -+ blmum
sampai (2.1)
dx,
ar = ApXq + AQpaXy + o+ Xy + by + -+ by,

Y1 = C11X1 + CipXp + o+ CipXy + dyg Uy + o+ dyp Uy,
sampai (2.2)

Vr = Cr1X1 + CraXp + o CrpXp + dpqUy + 0+ dpp Uy

Model ini mempunyai n variabel keadaan (x), m variabel input (u), dan r
variabel output (y). Variabel keadaan adalah keseluruhan variabel terikat
(dipengaruhi oleh perubahan input), baik yang dikendalikan maupun yang
tidak dikendalikan. Variabel output adalah beberapa variabel, yang
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2.5.

merupakan bagian dari variabel keadaan (bisa juga sama dengan variabel
keadaan), yang dikendalikan dan merupakan fokus utama dalam simulasi.
Variabel input adalah variabel bebas, bisa berupa gangguan maupun
manipulated variable, yang mana perubahannya akan mempengaruhi
variabel keadaan dan juga variabel output. Hubungan pada Persamaan 2.1

dan 2.2 biasanya dituliskan dalam bentuk matriks:

_yr Lcrl cr2 : crn xn drl er ‘ drm a um (23)

yang mempunyai bentuk (ruang keadaan) umum:
x=Ax+ Bu (2.4)
y=Cx+Du (2.5)
dimana titik di atas variabel keadaan mengindikasikan turunan terhadap

waktu.

Pengendalian Berumpan Balik

Dalam pengendalian berumpan balik, kita mengenal adanya variabel
input dan variabel output. Variabel input merupakan penyebab sedangkan
variabel output merupakan akibat. Umpan balik menggunakan keadaan
output untuk menentukan cara mempengaruhi input agar dapat
menghasilkan variabel output yang sedekat mungkin dengan kondisi terbaik.
Hal ini tentu saja bertujuan untuk mencapai objektif pengendalian tertentu

yang diharapkan.

2.5.1.Diagram Blok untuk Loop Berumpan Balik

Diagram blok digunakan untuk memodelkan kombinasi model-model

individu dari proses, instrumentasi, dan kontroler, yang semuanya
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mempengaruhi perilaku dinamika sistem. Diagram blok untuk sistem

pengendali berumpan balik ditunjukkan oleh Gambar 2.1.

D(s)

+

OV, ) m

Gambar 2.1. Diagram Blok untuk Sistem Pengendali Berumpan Balik

(Marlin, 2000)
Keterangan: Variabel
Fungsi Alih CV(s) = Controlled Variable
G.(s) = Kontroler CV,(s) =Harga terukur dari CV
G,(s) = Transmisi, transducer, dan valve D(s) = Disturbance (gangguan)
G, (s) = Proses E(s) = Error
G, (s) = Sensor, transducer, dan transmisi MV(s) = Manipulated variable
G4(s) = Disturbance (gangguan) SP(s) = Setpoint

Elemen peralatan pada loop berumpan balik terbagi menjadi tiga
fungsi alih: valve atau elemen akhir, G,(s); proses, G,(s); dan sensor,
Gs(s). Elemen penghitung adalah kontroler, G.(s). Variabel output proses
yang dikendalikan dinamakan controlled variable, CV(s), dan variabel
input proses yang diatur oleh sistem kontrol dinamakan manipulated
variable, MV (s). Harga yang diinginkan, yang harus ditentukan secara
independen untuk kontroler, dinamakan setpoint, SP(s). Selisih antara
setpoint dengan harga CV terukur disebut sebagai error, E(s). Suatu input
yang berubah karena pengaruh dari luar dan mempengaruhi CV dinamakan
disturbance (gangguan), D(s), dan hubungan antara disturbance dan CV
adalah fungsi alih disturbance, G;(s).

Berikut ini merupakan fungsi alih loop tertutup untuk sebuah loop

berumpan balik:
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cvis) Ga(s)
D(s)  1+Gp(s)Gy(5)Gc(s)Gs(s)

Disturbance response: (2.6)

cvis) _ Gp(8)Gy(s)Ge(s)
SP(s)  1+Gp(s)Gy(s)Gc(s)Gs(s)

Setpoint response: 2.7)

2.5.2. Algoritma Proportional-Integral-Derivative(PID)

Kontroler Proportional Integral (Pl) adalah penggabungan dua
metode kontrol Proportional dan Integral. Kontrol PI umum digunakan
dalam industri, hal ini karena kontroler ini menggabungkan beberapa
keuntungan pengendalian, antara lain, respon waktu yang lebih cepat karena
kontrol Proportional (P), bersamaan dengan offset yang dihapuskan oleh
kontroler Integral (I). Oleh karena itu, kontroler ini digolongkan sebagai
kontroler konvensional.

Setiap elemen pada algoritma PID disebut sebagai mode dan
menggunakan informasi umpan balik yang bergantung pada waktu dalam
berbagai cara sesuai dengan namanya masing-masing: Proportional-

Integral-Derivative.

2.5.2.1. Mode Proporsional
Pada mode proporsional, kontrol (pengaturan terhadap manipulated
variable) dibuat proporsional terhadap sinyal error, dimana jika error

meningkat, pengaturan terhadap MV juga harus meningkat.

Mode proporsional: MV, (t) = K E(t) + I, (2.8)
_ MV (s) _
Gols) = 5= K, (2.9)

Gain kontroller, K., merupakan parameter pertama dari tiga
parameter yang dapat diatur untuk membuat kontroller PID dapat
digunakan dalam berbagai aplikasi. Satuan dari K. adalah
[manipulated]/[controlled] variable. Persamaan untuk mode proporsional
mengandung suku konstan, I,,, yang digunakan pada waktu mula-mula
algoritma dijalankan, dimana pada waktu awal ini nilai dari manipulated
variable tetap.

Iy = [MV(t) = KcE(8)] =0 (2.10)

Universitas Indonesia
Penanganan gangguan..., Bramantyo, FT Ul, 2012.



2.5.2.2.

2.5.2.3.

2.5.2.4.

Mode Integral
Mode integral dapat mengatur manipulated variable sampai

besarnya error berkurang menjadi nol untuk input step.
Mode integral: MV, (t) = ? fot E(t")dt' +1, (2.11)
1

MV (s) _ K¢

Ge(s) =5 =1 (2.12)

Waktu integral, T}, merupakan parameter yang dapat diatur untuk

mode integral ini. Satuan T, adalah satuan waktu.

Mode Derivatif

Mode derivatif baik digunakan apabila terdapat gangguan yang
mempengaruhi controlled variable dimana error dan integral error yang
mendekati nol menyebabkan dua mode lain tidak melakukan penyesuaian
terhadap manipulated variable. Padahal, nilai controlled variable akan
mengalami perubahan dan penyimpangan terhadap setpoint-nya di waktu
yang akan datang sehingga diperlukan perubahan manipulated variable

yang dilakukan oleh mode derivatif ini.
dE(t)

Mode derivatif: MVy(t) = K. T, — Tl (2.13)
MV 4(s)
G.(s) = #S; = K.T;s (2.14)

Waktu integral, T;, merupakan parameter yang dapat diatur untuk

mode derivatif ini. Satuan T; adalah satuan waktu.

Kontroler PID untuk Pengendalian Multivariabel

Kontroler SISO multi-loop sering digunakan untuk mengendalikan
proses multivariabel karena strukturnya yang sederhana dan kemudahan
dalam menangani kegagalan sebuah loop dengan mengisolir loop
tersebut. Struktur multi-loop ini disebut juga struktur terdesentralisasi.
Kontroler yang dapat digunakan dalam struktur terdesentralisasi antara
lain kontroler multivariabel segitiga atas dan bawah, kontroler
multivariabel diagonal band, dan kontroler multivariabel diagonal.
Struktur diagonal sangat disukai karena struktur loop yang sangat

sederhana (Johnson, 2005). Struktur ini ditunjukkan oleh Gambar 2.2.
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Gambar 2.2. Struktur Multi-loop Diagonal ketika m=3 (Johnson,
2005)

Walaupun struktur multi-loop ini sederhana, terdapat interaksi
antar-loop yang menyebabkan sulitnya mendesain kontroler yang
memenuhi spesifikasi (Huang, 2003). Banyak metode yang telah
dipublikasikan untuk desain kontroler. Metode-metode tersebut dapat
diklasifikasikan menjadi lima tipe, yaitu:

1. Metode detuning

2. Metode penutupan loop berurutan

3. Metode iteratif atau trial-and-error

4. Metode penyelesaian persamaan secara simultan atau optimisasi
5. Metode independen

Dalam penelitian ini, digunakan dua kontroler PI single-loop
sebagai pembanding kinerja MPC. Konfigurasinya adalah u,u,, dimana
u, (atau L) digunakan untuk mengendalikan y,, dan u, (atau V)
digunakan untuk mengendalikan xp. Jadi, disini akan digunakan dua
buah kontroler PI dengan desain yang telah ditentukan bagi Kolom A
dengan konfigurasi LV untuk pengendalian komposisi dua titik
(Skogestad, 1997). Desain yang digunakan adalah sebagai berikut:

1+3,76s

ki(s) = 26,1 2765 (vp - L loop) (2.15)
kz(s) = =37,52 (x5 - V loop) (2.16)
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2.6. Model Predictive Control

Model Predictive Control (MPC), atau yang biasa disebut dengan
moving/receding horizon control ditemukan pertama kali pada akhir tahun
tujuh puluhan dan telah dikembangkan sejak saat itu sampai sekarang serta
menjadi feedback strategy yang menarik, terutama untuk proses linear.
Istilah MPC bukanlah suatu strategi kontrol yang spesifik, melainkan lebih
kepada metode kontrol yang jelas, yang menggunakan sebuah model dari
suatu proses untuk mendapatkan sinyal kontrol dari proses tersebut dengan
mengurangi fungsi objektifnya. MPC menjadi sering digunakan karena pada
kenyataannya MPC merupakan cara yang paling mudah untuk mengatasi
masalah pengendalian terhadap waktu. Penggunaan strategi finite-horizon-
memudahkan pengendalian suatu proses dengan menggunakan MPC.

MPC menjadi terkenal, terutama pada industri-industri kimia,
dikarenakan algoritma yang digunakan sederhana, serta penggunaan model
impulse response dan model step response yang membutuhkan sedikit
informasi. MPC juga dianggap sebagai suatu teknik matang untuk
digunakan pada sistem linear dan juga slow-systemsseperti yang sering
ditemui pada industri. Sistem yang lebih kompleks (nonlinear, hybrid,
proses yang sangat cepat) sulit diselesaikan dengan menggunakan MPC.
Meskipun begitu, jumlah penggunaan MPC pada sistem nonlinear semakin
bertambah.

Proses pada industri adalah nonlinear, tetapi banyak aplikasi MPC
didasarkan pada model linear, dengan alasan pengidentifikasian terhadap
model linear dari suatu proses relatif mudah dan model linear menunjukkan
hasil yang baik, apabila plant beroperasi disekitar operating point. Di
banyak situasi, operasi pada sebuah proses membutuhkan pemindahan dari
suatu operating point ke operating point lainnya. Dengan kata lain, proses
berjalan secara nonlinear. Sehingga, perlu dibuat suatu model nonlinear
untuk menyelesaikan masalah ini. (Camacho, 2007 )

Pada dasarnya, MPC menggunakan model proses (baik linear maupun
nonlinear) untuk menghitung perubahan terbaik bagi manipulated variables

(MV) sehingga dapat mencapai hasil tertentu yang diinginkan pada
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controlled variables (CV). MPC telah diaplikasikan pada sebagian besar
industri petroleum pada unit-unit tertentu antara lain: fluid catalytic
crackers, hydrocrackers, dan petroleum fractionating towers. Dimana
operasi pada unit-unit tersebut bersifat multivariabel, memiliki banyak
batasan, dan memproses material dalam volume besar (Luyben, 1997).

MPC adalah salah satu algoritma pengendalian yang menggunakan
model eksplisit untuk memprediksikan perilaku sistem di waktu yang akan
datang sepanjang horison prediksi yang diperluas. Algoritma ini dirumuskan
sebagai sebuah performa fungsi objektif yang didefinisikan sebagai
kombinasi lintasan sefpoint dan usaha kontrol. Fungsi objektif ini
diminimimalisasi dengan menghitung profil output kontroler yang bergerak
di sepanjang horison kontrol. Pergerakan ouput kontroler yang pertama
diterapkan kemudian seluruh prosedur diulang pada sampling berikutnya.
Gambar 2.3 mengilustrasikan teknik ‘moving horizon’ yang digunakan pada

MPC (Dougherty, 2003b).
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Gambear 2.3. Konsep ‘Moving Horizon’ pada MPC (Dougherty, 2003b)

Strategi  yang dipergunakan pada MPC adalah sebagai

berikut:(Camacho, 2007)

1) Output di waktu yang akan datang untuk horizon P yang ditentukan,
disebut horizon prediksi, diprediksikan pada setiapn menggunakan model
proses. Output yang diprediksikan ini tergantung pada harga yang telah
diketahui sampai pada » (input dan output masa lalu) dan sinyal kontrol

masa depan, yang semuanya dikirim ke sistem dan dihitung.
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2) Kumpulan sinyal kontrol di waktu yang akan datang dihitung dengan
mengoptimisasi suatu kriteria yang ditentukan dengan tujuan untuk
menjaga proses sedekat mungkin dengan sinyal referensi (yang dapat
berupa setpoint-nya sendiri atau pendekatannya). Kriteria ini biasanya
mengambil bentuk fungsi kuadrat dari error antara sinyal output yang
diprediksi dan sinyal referensi.

3) Sinyal kontrol dikirim ke proses ketika sinyal kontrol yang dihitung
selanjutnya ditolak, karena pada waktu sampling berikutnya output telah
diketahui dan langkah 1 diulang dengan harga baru ini dan semua urutan
perhitungan memiliki nilai baru.

Tiga karakteristik penting pendekatan MPC antara lain:

* Menggunakan model proses untuk menentukan perubahan yang tepat pada
MYV karena perilaku CV kemudian dapat diprediksikan dari harga M'V.

* Informasi feedback yang penting adalah selisih respon model prediksi
dengan respon proses aktual. Jika selisihnya sama dengan nol, maka
pengendalian sudah sempurna dan tidak diperlukan perbaikan.

* Pendekatan dengan feedback ini akan menyebabkan CV mendekati
setpointsetelah beberapa iterasi.

Gambar 2.4 menunjukkan struktur MPC. Tiga buah fungsi alih
merepresentasikan proses sesungguhnya dengan elemen akhir dan sensor,
G,(s); kontroler, Ggy(s); dan model dinamik dari proses, G,(s). Seluruh
perhitungan pada sistem kendali prediktif selalu dilakukan setiap kali harga
dari elemen final ditentukan. Sinyal feedback E,merupakan perbedaan
harga CV terukur dengan prediksinya. Sinyal feedback dianggap sebagai
koreksi dari model yang digunakan untuk mengoreksi setpoint untuk

memperoleh harga target yang lebih baik (Marlin, 2000).
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Gambar 2.4. Struktur Model Predictive Control(Marlin, 2000)

2.6.1.Objektif MPC

Tugas dari algoritma kontrol adalah untuk menentukan perubahan
manipulated variable di waktu yang akan datang yang akan menghasilkan
controlled variable yang diprediksi dapat kembali dengan cepat ke setpoint-
nya. Untuk menentukan pengendalian yang terbaik untuk manipulated
variable, pengukuran terhadap usaha pengendalian perlu dipilih. Usaha
pengendalian yang diukur adalah berupa error, yaitu penyimpangan
controlled variable dari setpoint. Error pada waktu tertentu dapat diukur,
tetapi error tersebut akan berubah karena adanya pengaturan terhadap
manipulated variable. Perilaku controlled variable tanpa adanya pengaturan
di waktu yang akan datang berguna untuk mengetahui error di waktu yang

akan datang.

CV;f =CVg + fél aj i AMVi_; (tanpa umpan balik) (2.17)
dimana:

CVL.f = harga controlled variable yang diprediksi di waktu yang akan
datang yang harganya dipengaruhi oleh perubahan manipulated
variable di masa lalu

CV¢ = harga controlled variable yang diprediksi di waktu sekarang
berdasarkan seluruh input di masa lalu sampai K — LL

i = periode sampel di waktu yang akan datang (i = 1 sampai NN)
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Selisih dari harga controlled variable yang diprediksi terhadap
setpoint digunakan untuk menghitung objektif, yang adalah jumlah kuadrat
error yang harus diminimalisasi.

0B] = T [spi - (cv/ + cve)] =Z[Ef —cve] @)
dimana:
SP; = setpointsetiap sampel i di waktu yang akan datang
cv/ = diperoleh dari persamaan (2.49) yang tidak dapat dipengaruhi oleh
kontroler
CV{ = pengaruh pengendalian di waktu yang akan datang pada controlled

variable pada setiap sampel i

Eif = pemyimpangan dari sefpoint yang akan terjadi jika tidak ada
pengendalian
NN = batas waktu dimana kerja kontrol akan dievaluasi, disebut horizon

output

Usaha optimisasi dilakukan dengan mencari harga pengaturan manipulated
variable di waktu yang akan datang sehingga nilai objektif sekecil mungkin.
Model step respon dapat digunakan untuk menghitung pengaruh perubahan
di waktu yang akan datang, sebagai berikut:

CVE, = B ayAMVE ;4 (2.19)
dimana:
cve = harga controlled variable yang dipengaruhi pengaturan

manipulated variable di waktu yang akan datang

AMV€

pengaturan manipulated variable di waktu yang akan datang

yang dihitung oleh kontroler

Pada situasi multivariabel, objektif kontroler menjadi:

NC NN NM MM
2 2
OBJ = Z wwncz[E,{ai —CVi] + z qqnmz(AMVnm,i)
i=1 1

nc=1 nm=1 i=

(2.20)
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dimana:

NC = jumlah controlled variable; ncadalah urutan controlled variable (1
sampai NC)

NM = jumlah manipulated variable; nmadalah urutan controlled variable

(1 sampai NM)

ww, .= parameter yang dapat diatur, yang menunjukkan penyimpangan
controlled variable ke-nc terhadap setpoint

qqn.m= parameter yang dapat diatur, yang menunjukkan pengaturan

manipulated variable ke-nm

2.6.2.Perbedaan Single Variable dengan Multivariable MPC

Pengendalian multivariabel bertujuan untuk mengendalikan beberapa
controlled variable pada setpoint yang independen. Mengendalikan sistem
multivariabel memerlukan analisis yang lebih kompleks dibandingkan
dengan pengendalian variabel tunggal. Akan tetapi, metode yang digunakan
untuk sistem variabel tunggal masih dapat diaplikasikan untuk sistem
multivariabel. Aspek-aspek pada sistem variabel tunggal yang memudahkan
atau menyulitkan pengontrolan memiliki pengaruh yang sama untuk sistem
multivariabel. Pada sistem multivariabel, interaksi antar variabel sangat
penting untuk diperhatikan. Interaksi antar variabel ini menyebabkan satu
manipulated variable dapat mempengaruhi lebih dari satu controlled
variable. Tabel 2.1 berikut ini menunjukkan karakteristik sistem

pengendalian multivariabel.
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Tabel 2.1. Karakteristik Sistem Pengendalian Multivariabel (Marlin, 2000)
No Karakteristik Pengendalian Karakteristik Unik pada Sistem

Variabel Tunggal yang Multivariabel

mendukung untuk

Pengendalian Sistem

Multivariabel
1. Proses umpan balik yang cepat  Interaksi antara variabel mempengaruhi
(6 + 7 yang kecil) stabilitas dan performa pengendalian
2. Proses umpan balik dengan Kelayakan pengendalian bergantung

fraksi dead time (6/(0 + 1)) pada keseluruhan proses, tidak hanya
yang kecil dan tanpa respon pada hubungan sebab-akibat tertentu
balik

3.  Gangguan yang kecil yang jauh Dalam merancang strategi pengendalian
dari frekuensi kritis harus memperhatikan sumber dari

gangguan bukan hanya besarnya saja

4. Tidak ada batasan pada Pasangan variabel terukur dan elemen
manipulated variable akhir melalui pengendalian adalah

keputusan perancangan

5.  Kontroler digital dengan periode Beberapa proses memiliki jumlah
eksekusi relatif cepat controlled variable dan manipulated

variable yang tidak sama

6. Kontroler berdasarkan model Beberapa desain pengendalian
yang akurat multivariabel sangat sensitif terhadap
kesalahan pemodelan
7. Kontroler menggunakan

penunjang-penunjang yang tepat

2.7. Multi Model Predictive Control
Nonlinear dynamics hampir terdapat pada semua aplikasi engineering.
Membuat suatu model yang memadai untuk suatu proses nonlinear sangat
sulit dilakukan dan di dunia ini tidak ada model yang cocok untuk

merepresentasikan proses nonlinear. Untuk mengatasi masalah pengendalian
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kolom distilasi, Nonlinear MPC (NMPC) telah dikembangkan, namun
metode ini sulit diimplementasikan di industri karena permodelan nonlinear
yang rumit(Camacho, 2007; Qin, 2002). Oleh karena itu, diperlukan solusi
alternatif dan salah satunya adalah Multiple MPC (MMPC). Prinsip dari
MMPC ini adalah membuat beberapa model linear dari berbagai operating
point pada suatu proses industri. Model-model linear yang telah dibuat tadi

kemudian digunakan secara bersama-sama dalam pengendalian proses

sehingga model nonlinear dari proses industri tersebut

mampu
direpresentasikan, serta mampu mengurangi hal-hal yang tidak diinginkan

dari proses nonlinear.(Palma, 2004).

[lustrasi untuk MMPC ditunjukkan oleh Gambar 2.5 berikut ini.

ni
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Gambar 2.5. Ilustrasi MMPC

Sebuah contoh sistem nonlinear digambarkan oleh ilustrasi Gambar 2.5 di
atas. Suatu controlled variable, misalnya xp, memiliki rentang operasi
antara 0,01 sampai 0,1. Di antara rentang operasi ini kita dapat memilih
beberapa titik operasi misalnya0,01; 0,03; 0,05; dan 0,07. MMPC mendekati
sistem nonlinear — yang seharusnya dimodelkan dengan model nonlinear —
dengan beberapa model linear berbeda di setiap titik operasi yang telah

ditentukan. Jadi, jika sistem berada pada titik operasi 0,01 misalnya, maka
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model linear pada titik 0,01 yang bekerja dengan baik, sama halnya untuk
titik-titik operasi lainnya. Maka, apabila sistem berubah sesuai input step
dari titik operasi satu ke titik operasi lainnya, model linear yang digunakan
juga akan berubah sesuai dengan titik operasi masing-masing model linear
tersebut. Dengan demikian MMPC mampu mendekati ketidaklinearan
sistem dengan menggunakan beberapa model linear lokal.

Penelitian mengenai penggunaan MMPC pada proses separasi biner
menunjukkan hasil yang lebih baik daripada penggunaan single linear MPC.
Pada penelitian tersebut digunakan enam model linear yang diperoleh pada
titik-titik operasi yang berbeda pada sistem. Adapun kekurangan yang
ditemui dari metode ini adalah waktu komputasi yang relatif lebih lama
dibandingkan dengan waktu komputasi kontroler konvensional. Hal ini
dikarenakan untuk menggunakan algoritma MMPC kita harus
mengidentifikasi model-model linear lokal yang merepresentasikan sistem

pada berbagai titik operasi (Porfirio, 2003).

Representative Model Predictive Control

Seperti yang telah dijelaskan sebelumnya, masalah dalam penggunaan
MMPC adalah bagaimana mendapatkan model-model linear lokal untuk
setiap titik operasi dalam keseluruhan rentang operasi sehingga MMPC
dapat merepresentasikan keseluruhan rentang operasi variabel yang
dikontrol, model linear lokal tersebut dinamakan MPC lokal
atauRepresentative  MPC (RMPC). Penelitian mengenai penggunaan
algoritma RMPC telah dilakukan sebelumnya dengan menggunakan sepuluh
model (MPC lokal) berdasarkan rentang perubahansetpoint. Kemudian
masing-masing model tersebut diuji untuk melihat responnya terhadap
perubahan setpoint. Hasil penelitian tersebut menyarankan tiga dari sepuluh
buah MPC lokal yang diuji untuk digunakan pada MMPC. Adanya
perbedaan respon dari masing-masing MPC lokal menunjukkan MPC lokal
dapat benar-benar merepresentasikan keseluruhan rentang operasi (Wahid,

2009).
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2.9. Disturbance Handling

Proses distilasi yang nonlinear tidak akan terpisahkan dari adanya
gangguan. Beberapa gangguan seperti laju aliran, suhu, atau komposisi
aliran masuk(dan kadang-kadang yang keluar dari) proses, tidak bisa dengan
bebas untuk dimanipulasi. Gangguan yang muncul tergantung kepada
kondisi bagian hulu atau hilir dari pabrik. Sistem kontrol harus dapat
mengendalikankeadaan pabrik walaupun efekgangguan ini berdampak pada
proses operasi(Luyben, 1997).

Tujuan kebanyakan kontroler adalah mengatur efek deterministik
gangguan pada variabel yang terkendali. MPCstandar belum dapat
menghasilkan hasil yang baik dalam menekandampak dari gangguan
karenabiasanya mengasumsikan bahwa semua sinyal termodelkan masa
depantetap sama dengan kesalahan prediksi saat ini (Zhao, 2004). Oleh
karena itu, MPC perlu dibenahi agar dapat mengatasi gangguan dengan
lebih efektif.

Penelitian yang akan dilakukan sekarang bersifat melanjutkan
penelitian mengenai penggunaan RMPC dalam mendukung penerapan
MMPC. Dari beberapa MPC lokal yang dipilih untuk digunakan pada
MMPC akan diuji coba apakah MPC lokal tersebut dapat mengatasi
gangguan yang terjadi dalam operasi. Keberhasilan penelitian akan diukur
berdasarkan besarnya integral absolute error (IAE) dari penerapan MMPC
berdasarkan RMPC yang dipilih dan kemudian membandingkan besar IAE

tersebut dengan TAE dari kontroler konvensional (PI).
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BAB 3
METODOLOGI PENELITIAN

3.1. Alur Penelitian

Alur penelitian yang akan dilakukan ditunjukkan oleh Gambar 3.1 di bawah
ini.

prm——

S 1
Viuiai i
v}

Tidak

b

~<
)
-]
09
a
c
=

Tidak

Tidak

Membandingkan IAE MMPC dengan
IAE kontroler PI

IAE MMPC < IAE PI?

Ya
b4

IAE MMPC terkecil?

Ya
[ Selesai ]
Gambar 3.1. Diagram Alir Penelitian
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3.2. Model dan Perangkat Lunak yang Digunakan

Penelitian ini menggunakan model kolom distilasi, yaitu kolom A
yang dikembangkan oleh Skogestad, sebagai sistem yang akan
dikendalikan. Kolom A dipilih sebagai model dasar karena merupakan
model kolom distilasi biner yang realistik (Skogestad, 1997).

MATLAB® adalah bahasa pemrograman tingkat tinggi dan program
interaktif yang memungkinkan penghitungan dan penjalanan perintah lebih
cepat dibandingkan bahasa pemrograman tradisional seperti C, C++, dan
Fortran. Di dalam perangkat lunak MATLAB ini terdapat juga Simulink.
Simulink® adalah program untuk simulasi multidomain dan Model-Based
Design untuk sistem dinamik dan mendalam. Dengan Simulink, dapat
disimulasikan model kolom distilasi yang akan dikendalikan. Dalam
Simulink terdapat berbagai blok yang dapat ditambahkan pada desain sistem
sesuai kebutuhan. Pada penelitian ini akan digunakan blok MPC untuk
memperoleh model linear MPC lokal, kemudian blok MMPC untuk menguji
kombinasi beberapa MPC lokal tersebut.

3.3. Prosedur Penelitian
e Variabel Penelitian

- Variabel bebas: variabel bebas pada penelitian ini adalah variabel
input kontrol yaitu reflux flow dan boil up flow (LV-configuration)
serta feed rate (F) dan feed composition (zF) sebagai gangguan.

- Variabel terikat: variabel terikat pada penelitian ini adalah variabel
yang dikendalikan yaitu fraksi mol produk atas dan fraksi mol produk
bawah.

Gambar 3.2. adalah model kolom distilasi sederhana dengan LV-

configuration dilengkapi dengan pengendali MPC dan MMPC yang

terhubung dengan manipulated variable dan controlled variable pada

penelitian ini.
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Keterangan:
PC = Pressure Control

LC= Level Control

CS = Composition Sensor
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.
'

Gambar 3.2. Model Kolom Distilasi Sederhana dengan Pengendali (a) MPC dan
(b) MMPC

e Prosedur Percobaan

1. Mengidentifikasi sistem yang akan dikendalikan

Sistem yang akan diidentifikasi adalah kolom distilasi biner “Kolom

A”. Sistem ini dikembangkan oleh Skogestad (1997). Asumsi yang

digunakan adalah pemisahan biner, tekanan konstan, holdup uap

diabaikan, kondenser total, laju molar konstan, kesetimbangan di setiap

tingkat dengan volatilitas relatif yang konstan, dan dinamika laju cairan

yang dilinearisasi. Data-data yang digunakan sebagai harga awal untuk

kolom A adalah sebagai berikut (Skogestad, 1997):

N = 40(jumlah stage teoritis)

N; = 41(jumlah stage total)

Ny = 21(nomor stage masuk umpan)
F = 1(laju feed [kmol/min])

zp = 0.5(komposisi feed)

qr = 1(fraksi liquid di feed)

a = 1.5(volatilitas relatif)

D = 0.5(laju produk distilat [kmol/min])
L = 2.706(reflux flow [kmol/min])

V = 3.206(boil up flow [kmol/min])

vp = 0.99(komposisi produk distilat)
xg = 0.01(komposisi produk bawah)

M; = 0.5(holdup cairan di stage-i)

7, = 0.06 (konstantawaktu)
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Kemudian model kolom A tersebut dibuat menjadi sebuah file simulink.
Dengan melakukan perubahan terhadap F dan zF, akan diperoleh
Process Reaction Curve dari ypdan xg. Contoh PRC ditunjukkan oleh

Gambar 3.3. Kemudian akan dihitung parameter FOPDT dengan cara

berikut:
A
Kp=3 G3.1)
T = 1,5(te39 — t289%) (3.2)
9 - t63% - T (33)
1.4 - - 0.16
1.2 £ P - 0.14
1 - 0.12
- 0.1
0.8 -
- 0.08 xg
0.6 -
A % 0.06
0.4 1 - 004
——=-F
02 /18 - 0.02
0 o . : L ® 0
xB
0 100 200 300 400 500
time

Gambar 3.3. Process Reaction Curve

2. Mendapatkan model di setiap titik dalam rentang operasi

Jenis model yang akan digunakan adalah model ruang keadaan (state
space), yaitu berupa matriks A, B, C, dan D. Model ruang keadaan akan
diperoleh dengan menggunakan syntax 1inmod ('sys') dimana ‘sys’
merupakan nama file simulink yang telah dibuat sebelumnya. Rentang

operasi variabel yang dikendalikan yaitu dari 0.01 sampai 0.1 untuk xp.

3. Menggunakan setiap model yang telah diperoleh sebagai MPC lokal

Model ruang keadaan di setiap titik operasi yang telah diperoleh akan
digunakan sebagai MPC lokal. Kontroler MPC dijalankan dengan
menggunakan toolbox MPC pada MATLAB.
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4. Memilih beberapa MPC lokal dengan penanganan gangguan yang

baik

Setelah menjalankan kontroler MPC untuk masing-masing model,
maka akan diperoleh grafik respon controlled variable yang dapat
dihitung besarnya nilailntegral Absolute Error (IAE) untuk masing-
masing MPC lokal. Nilai TAE ini kemudian dibandingkan dengan nilai
IAE dari kontroler konvensional Proporsional-Integral (PI). Dari seluruh
MPC lokal yang diperoleh hanya akan dipilih beberapa buah MPC lokal
yang memiliki nilai IAE kurang dari IAE PI.

5. Mengaplikasikan beberapa lokal MPC yang telah dipilih untuk
digunakan dalam MMPC
Beberapa MPC lokal yang telah dipilih akan dikombinasikan satu
sama lain untuk digunakan pada MMPC sechingga akan diuji coba
beberapa MMPC yang masing-masingnya dapat terdiri dari dua atau
lebih MPC lokal yang dikombinasikan. Untuk menjalankan MMPC,
perlu ditambahkan sebuah blok kontroler MMPC pada file simulink.

6. Membandingkan IAE dari setiap MMPC yang dijalankan dengan [AE
dari kontroler konvensional (PI)

Untuk masing-masing MMPC yang dijalankan, akan diperoleh grafik
respon CV. Dari grafik respon CV ini akan dapat dihitung integral
absolute error-nya. Sedangkan simulasi pengendalian kolom A dengan
kontroler PI dijalankan dengan menggunakan simulink dan Matlab file
yang dapat diperoleh dari internet (Skogestad). Dengan menjalankan
simulasi untuk kontroler PI, dapat diperoleh juga grafik respon CV yang
dapat dihitung IAE-nya dan kemudian dibandingkan dengan IAE dari
setiap MMPC yang dijalankan. Satu atau lebih MMPC yang memiliki
IAE kurang dari IAE kontroler PI dipilih, dan MMPC yang memiliki IAE
terkecil diantara MMPC terpilih lainnya ditetapkan sebagai MMPC
(kombinasi MPC lokal) terbaik.
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e Prosedur Pengambilan Sampel
Sampel yang akan diambil dan dianalisis pada penelitian ini adalah grafik
respon CV. Grafik respon CV ini diperoleh setelah menjalankan program
MPC, MMPC, dan kontroler PI. Dengan menggunakan grafik respon CV

dapat dihitung IAE masing-masing kontroler.

e Prosedur Analisis
Penelitian yang dilakukan akan mendapatkan keluaran berupa grafik
respon CV untuk setiap MMPC yang diuji coba dimana dalam setiap
MMPC terdapat kombinasi antara dua atau lebih MPC lokal yang telah
dipilih sebelumnya. Dari grafik respon CV tersebut dapat dihitung besar
IAE-nya yang menunjukkan penyimpangan respon variabel yang
dikendalikan terhadap perubahan gangguan. Selain grafik respon CV dari
MMPC yang diuji coba, juga akan didapatkan grafik respon CV dari
kontroler PI sebagai pembanding yang akan dihitung juga besar IAE-nya.
Kemudian besar IAE dari MMPC dibandingkan dengan besar IAE dari

kontroler PI. Kontroler yang baik akan menghasilkan nilai IAE terkecil.

e Prosedur Perhitungan
- Tuning parameter MPC
Untuk menjalankan program MPC dan menghitung [AE dari MPC
maka sebelumnya perlu ditentukan nilai dari tiga parameter MPC,
yaitu T (waktu sampel), P (prediction horizon), dan M (control
horizon). Nilai untuk ketiga parameter tersebut dapat dihitung dengan
pendekatan strategi tuning DMC non-adaptif (Dougherty, 2003a)
sebagai berikut:
1. Pendekatan dinamika proses output kontroler untuk pasangan-

pasangan variabel proses terukur dengan model FOPDT:

—0Orss
1l _frse T 212, R;s =12, ..,5) (3.4)

ug(s) - TrsS+1

2. Memilih waktu sampel sedekat mungkin dengan:
T,s = Max (0.17,5,0.560,5), (r=12,..,R;s=12,..,5) (3.5)
T = Min(T,,) (3.6)
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3. Menghitung P (prediction horizon):

P = Max (STT” + k,s)

dimanak,, = (22 +1), (" =12..,R;s=12,..,5)
4. Menghitung M (control horizon):

M =Max (4 k), (r=12,..,Ris=12,.,5)

Menghitung Integral Absolute Error
IAE dihitung dengan:
IAE = [|SP(t) — CV(¢)| dt

28

(3.7)

(3.8)

(3.9)

(3.10)

Jika dilihat pada grafik respon CV, maka IAE adalah luas daerah

absolut dari selisih luas grafik setpoint dengan luas grafik respon CV.

Semakin kecil TAE berarti CV semakin mendekati setpoint nya yang

menandakan kontroler yang digunakan semakin baik. Seperti

diperlihatkan pada contoh grafik respon CV berikut ini, daerah yang

diarsir adalah besar Integral Absolute Error.

13
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Gambar 3.4. Grafik Respon CV dengan [AE
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BAB 4
HASIL DAN PEMBAHASAN

Identifikasi Sistem

Model kolom A yang digunakan memiliki dua output kontroler dan
dua variabel proses terukur. Output kontroler adalah reflux flow (L) dan boil
up flow (V) sedangkan variabel proses terukur adalah komposisi produk
atas (yp) dan komposisi produk bawah (xz). Dengan melakukan perubahan
pada masing-masing output kontroler akan mempengaruhi variabel proses
terukur. Perubahan pada masing-masing output kontroler dipengaruhi oleh
gangguan berupa perubahan feed rate (F) dan feed composition (zF). Oleh
karena itu, gangguan juga mempengaruhi variable proses terukur. Pengaruh
perubahan output kontroler terhadap variabel proses terukur disebut sub-
proses. Pada percobaan ini terdapat empat buah sub-proses yaitu F terhadap
Vp, F terhadap xg, zF terhadap yj, dan zF terhadap xg.

Perubahan yang dilakukan terhadap output kontroler adalah kenaikan
sebesar 20%, 30%, 50%, dan 70% dari harga awalnya. Perubahan dilakukan
untuk satu output kontroler sedangkan output kontroler lain tetap
(perubahan F sedangkan zF tetap dan perubahan zF sedangkan F tetap).
Perubahan ini disebut perubahan aliran eksternal. Sedikit saja perubahan
pada aliran eksternal akan berpengaruh besar terhadap perubahan variabel
proses terukur. Perubahan variabel proses, baik y, maupun xg, oleh karena
perubahan output kontroler akan menghasilkan kurva reaksi proses (Process
Reaction Curve / PRC) yang ditunjukkan oleh Gambar 4.2 dan Gambar 4.3.
PRC diperoleh dengan menjalankan simulasi dari file Simulink Plant Kolom
A seperti yang ditunjukkan oleh Gambar 4.1. Kemudian, file Simulink
tersebut dijalankan dengan program m-file yang terdapat pada Lampiran 1

dan Lampiran 2.
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Gambar 4.1. Plant Kolom A
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Gambar 4.3. PRC pengaruh perubahan zF terhadap (a) yp, (b) xg
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Berdasarkan PRC yang dihasilkan, sistem diidentifikasi dengan
menggunakan persamaan 3.1 sampai 3.3 sehingga diperoleh parameter

FOPDT seperti yang ditunjukkan oleh Tabel 4.1.

Tabel 4.1. Parameter FOPDT

Ftoyl Ftoy2 | zFtoyl | zFtoy2

Process variable values 20 % 20 % 20 % 20 %
FOPDT model fit parameters

K, 0.0193 0.9435 0.8675 0.0155

74 4.3551 7.1619 4.8206 1.8804

0, 1.2341 | 9.4152 9.7691 1.0350

Process variable values 30 % 30 % 30 % 30 %
FOPDT model fit parameters

K, 0.0133 0.7838 0.6439 | 0.0111

& 29118 5.2448 3.3639 1.1053

0, 1.2506 8.4499 7.3450 1.1103

Process variable values 50 % 50 % 50 % 50 %
FOPDT model fit parameters

K, 0.0076 0.5332 0.4675 0.074

Tp 1.9002 3.6407 2.1214 | 0.6930

0, 1.1556 6.5385 5.1503 1.1416

Process variable values 70 % 70 % 70 % 70 %
FOPDT model fit parameters

K, 0.0056 0.4124 0.3599 | 0.0045

Ty 1.5225 2.9019 1.6706 | 0.5913

0, 1.1111 5.6263 3.9917 1.1183
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4.2. Performa Kontroler PI

Kontroler PI digunakan untuk mengendalikan plant Kolom A
nonlinear dengan perubahan gangguan. Hasilnya akan digunakan sebagai
pembanding dalam pemilihan MPC lokal yang akan digunakan pada
MMPC. Struktur pengendalian yang digunakan untuk mengendalikan
komposisi produk atas dan komposisi produk bawah adalah pengendalian
loop tunggal (single loop control). Dengan demikian, reflux flow digunakan
untuk mengendalikan komposisi produk atas (L mengendalikan yp) dan
boil-up flow digunakan untuk mengendalikan komposisi produk bawah (V
mengendalikan xp).

Sesuai dengan struktur pengendalian loop tunggal, maka digunakan
dua buah kontroler PI dengan pengaturan parameter-parameternya yang
berbeda satu sama lain. Parameter kontroler PI yang digunakan adalah

sebagai berikut:

1+3,76s

ki(s) = 26'1W (yp - L loop) (2.15)
kz(s) = —37,5 2= (xp - V loop) (2.16)

Parameter-parameter tersebut digunakan untuk Kolom A dengan konfigurasi
LV sehingga dapat mengendalikan komposisi produk atas dan komposisi
produk bawah.

Plant Kolom A nonlinear dengan perubahan gangguan yang
dikendalikan dengan kontroler PI ditunjukkan oleh Gambar 4.4. Program
untuk menjalankan simulasi pengendalian Kolom A dengan kontroler PI
dapat dilihat pada Lampiran 3. Simulasi dijalankan untuk dua skenario yang
akan dijelaskan pada bagian 4.3. Hasil simulasi adalah berupa nilai IAE dan
ISE yang nantinya akan dibandingkan dengan nilai IAE dan ISE single
MPC untuk memilih MPC lokal yang akan digunakan pada MMPC.
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Gambar 4.4. Plant Kolom A dengan Kontroler PI

Simulasi kontroler Pldengan setpoint0,05 menghasilkan IAE sebesar

0,7494 dan ISE sebesar 0,0160 untuk skenario 1 dan IAE sebesar 0,9808

dan ISE sebesar 0,0168 untuk skenario 2. Sedangkan pada setpointlebih

besardari

0,05 kontroler PI

tidak mampu mengendalikan. Gambar 4.5

menunjukkan performa kontroler PI terhadap komposisi produk bawah.
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Gambar 4.5. Performa kontroler PI
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4.3. Performa Single Linear MPC dan Pemilihan MPC Lokal

Untuk mendapatkan MPC lokal yang akan digunakan pada MMPC,
terlebih dahulu Kolom A dikendalikan dengan single MPC, yaitu
menggunakan satu model lokal untuk seluruh rentang operasi. Model lokal
yang diuji berjumlah 10 yang berbeda kondisi awalnyadari 0,01 (MPCI)
sampai 0,1 (MPC10) dengan set point tetap yaitu 0,05. Dalam hal ini yang
dikendalikan secara langsung dengan perubahan gangguan adalah komposisi
produk bawah. Untuk komposisi produk atas, kontroler tidak mengaturnya
secara langsung. Nilai y, akan bervariasi seperlunya untuk mencapai xg
yang sesuai setpoint. Akan tetapi nilai y, akan tetap diukur dan
memengaruhi hasil pengendalian. Pengaturan seperti ini akan konsisten
digunakan dalam setiap pengujian sampai akhir.

Perubahan stepgangguanakan mensimulasikan gangguan yang dapat
memengaruhi kerja kolom distilasi. MPC akan digunakan untuk menangani
gangguan tersebut agar komposisi produk dapat kembali ke set point yang
diminta. Untuk skenario 1perubahan gangguanyang diuji untuk CV, dalam
hal ini xg, ada satustep yaitu, 1,0 ke 1,2padaser point0,05 dimana pada
rentang operasi ini, kontroler PI masih dapat digunakan walaupun
memberikan hasil pengendalian yang tidak stabil. Pemilihan MPC lokal
yang akan digunakan sebagai model pada MMPC didasarkan pada nilai IAE
MPC yang kurang dari nilai [AE PI dengan nilai 0,7494.

Perubahan gangguanuntuk skenario 2adalah denganmultistepyaitu,
1,0; 1,2; 1,5; 1,4; 1,0 dengan set pointyang sama yaitu 0,05 untuk
mensimulasikan gangguan yang lebih variatif dan banyak dimana pada
skenario ini sistem akan diuji kemampuannya untuk dapat mengembalikan
komposisi produk ke set point yang ditentukan.Pemilihan MPC lokal yang
akan digunakan sebagai model pada MMPC didasarkan pada nilai IAE
MPC yang kurang dari nilai IAE PI dengan nilai 0,9808.

Single MPC yang digunakan untuk mengendalikan Kolom A
menggunakan parameter-parameter MPC sesuai dengan Tabel 4.2 ditambah
dengan satu set parameter tambahan yang ternyata memberikan nilai IAE

yang lebih baik daripada hasil tuning DMC non-adaptif, yaitu Ts=0,1; P=12;
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M=2. Dengan parameter MPC ini, 9 dari 10 model memberikan hasil IAE

yang lebih baik dibandingkan dengan parameter MPC yang lain, kecuali

untuk model MPC1 yang memberikan hasil lebih buruk. Set parameter MPC

tambahan inilah yang akan digunakan juga nantinya dalam pengujian

menggunakan MMPC. Hasil lebih baik yang diberikan oleh penggunaan

parameter MPC optimum ini menunjukkan bahwa persamaan tuning

parameter MPC untuk DMC non-adaptif kurang cocok digunakan untuk

plant nonlinear dan memungkinkan untuk adanya pengembangan persamaan

sehingga diperoleh parameter MPC yang optimum untuk plant yang

nonlinear.
Tabel 4.2. Parameter MPC
Tuning Process variable values
Parameter 20 % 30 % 50 % 70 %
Ts 0.72 0.53 0.36 0.29
P 66 67 69 70
M 26 27 29 30

Plant Kolom A nonlinear yang dikendalikan oleh kontroler single

MPC ditunjukkan oleh Gambar 4.6 yang selanjutnya file Simulink ini akan

dipanggil oleh program pada m-file yang sesuai dengan skenarionya

masing-masing.

e
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Gambar 4.6. Plant Kolom A nonlinear yang dikendalikan oleh kontroler

single MPC
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Performa Single MPC dan Pemilihan MPC Lokal pada Skenario 1

Pada skenario 1, performa single linear MPC dapat dibandingkan
dengan performa kontroler PI. Simulasi juga dilakukan untuk setiap nilai
parameter MPC hasil tuning pada bagian 4.1 dan juga untuk parameter
optimum (Ts = 0,1; P = 12; M = 2). Program untuk menjalankan simulasi
single MPC skenario 1 terdapat pada Lampiran 4. Program yang terdapat
pada Lampiran 4 adalah untuk menjalankan MPC2 pada parameter MPC
Ts =0,1; P =12; M = 2. Kondisi awal xg dapat diubah-ubah dari 0,01
sampai 0,1 untuk mendapatkan model lainnya (MPC1 sampai MPC10).
Untuk menguji parameter MPC lainnya juga dengan mengubah Ts, P,
dan M pada m-file.

Setelah menjalankan simulasi untuk setiapset parameter MPC dan
juga untuk sepuluh model (MPC1 sampai MPC10) maka akan diperoleh
nilai TIAE dan ISE untuk masing-masing single linear MPC yang
ditunjukkan oleh Tabel 4.3 dan Tabel 4.4. Grafik respon xp hasil
simulasi skenario 1, untuk setiap kondisi awal dan setiapset parameter

MPC, dapat dilihat pada Lampiran 5 sampai Lampiran 9.

Tabel 4.3. Integral Absolute Error dari Single MPC pada Skenario 1

Ts=0.72 | Ts=0.53 | Ts=0.36 | Ts=0.29 | Ts = 0.1
Kontroler | P =66 P=067 P=69 P="70 P=12

M=26 |M=27 [M=29 | M=30 |M=2
MPC1 0.9310 0.9781 0.8728 0.8031 1.5175
MPC2 0.3766 0.3753 0.3249 0.2950 0.2564
MPC3 0.4391 0.4277 0.4010 0.3851 0.3501
MPC4 0.5218 0.5162 0.4945 0.4810 0.4517
MPC5 0.5857 0.5840 0.5646 0.5530 0.5312
MPC6 0.6347 0.6374 0.6224 0.6118 0.5912
MPC7 0.6731 0.6804 0.6699 0.6611 0.6400
MPC8 0.7060 0.7166 0.7102 0.7033 0.6812
MPC9 0.7340 0.7473 0.7453 0.7400 0.7147
MPC10 | 0.7585 0.7740 0.7763 0.7728 0.7427
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Tabel 4.4. Integral Square Error dari Single MPC pada Skenario 1

Ts=0.72 | Ts=0.53 | Ts=0.36 | Ts=0.29 | Ts =0.1
Kontroler | P = 66 P=67 P=69 P=70 P=12
M=26 |M=27 M=29 |M=30 |M=2

MPC1 0.0188 0.0275 0.0278 0.0263 0.0755

MPC2 0.0057 0.0063 0.0053 0.0046 0.0036

MPC3 0.0075 0.0076 0.0068 0.0062 0.0052

MPC4 0.0095 0.0098 0.0090 0.0085 0.0076

MPC5 0.0113 0.0118 0.0111 0.0106 0.0098

MPC6 0.0130 0.0136 0.0130 0.0125 0.0118

MPC7 0.0145 0.0153 0.0147 0.0142 0.0136

MPC8 0.0159 0.0168 0.0163 0.0159 0.0153

MPC9 0.0172 0.0183 0.0178 0.0174 0.0170

MPC10 | 0.0184 0.0196 0.0192 0.0188 0.0185

Berdasarkan nilai IAE MPC yang kurang dari IAE PI, MPC2
hingga MPC10 telah memenuhi kriteria yang diinginkan. Namun, dalam
penelitian ini hanya dipilih MPC2, MPC3, MPC4, MPC5,MPC6 untuk
dikombinasikan sebagai model pada MMPC skenario 1 karena nilai IAE
MPC2 hingga MPC6 merupakan yang terkecil diantara sembilan MPC
dengan nilai IAE kurang dari IAE PI.

Performa Single MPC dan Pemilihan MPC Lokal pada Skenario 2
Pada skenario 2, performa single linear MPC dapat dibandingkan
dengan performa kontroler PI. Simulasi juga dilakukan untuk setiap nilai
parameter MPC hasil tuning pada bagian 4.1 dan juga untuk parameter
optimum (Ts = 0,1; P = 12; M = 2). Program untuk menjalankan simulasi
single MPC skenario 2 terdapat pada Lampiran 10. Program yang
terdapat pada Lampiran 10 adalah untuk menjalankan MPC2 pada
parameter MPC Ts = 0,1; P = 12; M = 2. Kondisi awal x5 dapat diubah-
ubah dari 0,01 sampai 0,1 untuk mendapatkan model lainnya (MPC1
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sampai MPC10). Untuk menguji parameter MPC lainnya juga dengan
mengubah Ts, P, dan M pada m-file.

Setelah menjalankan simulasi untuk setiapset parameter MPC dan
juga untuk sepuluh model (MPC1 sampai MPC10) maka akan diperoleh
besar [AE dan ISE untuk masing-masing single linear MPC yang
ditunjukkan oleh Tabel 4.5 dan Tabel 4.6. Grafik respon xp hasil
simulasi skenario 2, untuk setiap kondisi awal dan setiapset parameter

MPC, dapat dilihat pada Lampiran 11 sampai Lampiran 15.

Tabel 4.5. Integral Absolute Error dari Single MPC pada Skenario 2

Ts=0.72 | Ts=0.53 | Ts=0.36 | Ts=0.29 | Ts = 0.1
Kontroler | P = 66 P=67 P=69 P=70 P=12
M =26 M=27 M =29 M =30 M=2

MPCl1 1.7899 1.7666 1.6111 1.5191 2.1758

MPC2 1.0792 1.0354 0.9464 0.8995 0.8016

MPC3 1.0899 1.0431 0.9831 0.9519 0.8568

MPC4 1.1903 1.1560 1.1034 1.0752 0.9853

MPC5 1.2818 1.2529 1.2026 1.1762 1.0919

MPC6 1.3537 1.3291 1.2845 1.2595 1.1735

MPC7 1.4087 1.3902 1.3505 1.3273 1.2402

MPC8 1.4551 1.4400 1.4057 1.3843 1.2954

MPC9 1.4905 1.4791 1.4518 1.4342 1.3386

MPC10 1.5201 1.5126 1.4932 1.4787 1.3745
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Tabel 4.6. Integral Square Error dari Single MPC pada Skenario 2
Ts=0.72 | Ts=0.53 | Ts=0.36 | Ts=0.29 | Ts =0.1
Kontroler | P = 66 P=067 P=69 P=70 P=12
M=26 [(M=27 |M=29 |M=30 |M=2
MPC1 0.0313 0.0381 0.0367 0.0345 0.0819
MPC2 0.0162 0.0156 0.0135 0.0122 0.0094
MPC3 0.0179 0.0170 0.0152 0.0142 0.0115
MPC4 0.0201 0.0195 0.0178 0.0169 0.0142
MPCS5 0.0222 0.0218 0.0202 0.0193 0.0168
MPC6 0.0241 0.0239 0.0224 0.0215 0.0191
MPC7 0.0258 0.0258 0.0243 0.0234 0.0212
MPC8 0.0274 0.0275 0.0261 0.0252 0.0231
MPC9 0.0287 0.0290 0.0277 0.0269 0.0249
MPC10 | 0.0300 0.0304 0.0292 0.0284 0.0265

Berdasarkan nilai [AE MPC yang kurang dari TAE PI, hanya dua
model MPC yang memenuhi syarat yaitu MPC2 dan MPC3. Kedua
model ini akan dikombinasikan sebagai model pada MMPC.

4.4. Performa MMPC Berdasarkan Metode RMPC

Model yang digunakan untuk MMPC adalah MPC lokal (RMPC)
yang disarankan pada bagian sebelumnya. Di sini juga akan diuji dua
skenario seperti pada percobaan single MPC. Untuk setiap skenario ada lima
MPC lokal namun pada MMPC hanya akan digunakan kombinasi dua atau
tiga buah MPC lokal. Hal ini karena semakin banyak model yang digunakan
pada MMPC tidak menjamin bahwa respon akan semakin baik karena setiap
model pasti memiliki error sehingga semakin banyak model yang digunakan
akan semakin besar pula error yang dihasilkan. Selain itu, implementasi
MMPC dengan terlalu banyak model yang digunakan tidak aplikatif pada
dunia praktis karena akan memerlukan lebih banyak perhatian khusus untuk

menangani model-model tersebut.
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Model yang telah dipilih sebelumnya akan dikombinasikan satu
sama lain membentuk kumpulan model yang terdiri dari dua atau tiga buah
model. Penyusunan kontroler MMPC yang terdiri dari dua model pada Plant
Kolom A ditunjukkan oleh Gambar 4.7, sedangkan Plant Kolom A dengan
MMPC yang terdiri dari tiga model ditunjukkan oleh Gambar 4.8.
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Gambar 4.7 Plant Kolom A dengan MMPC Dua Model
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Gambar 4.8 Plant Kolom A dengan MMPC Tiga Model
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Pengaruh Spesifikasi Switch

Penggunaan MMPC memerlukan perhatian khusus pada spesifikasi
switch karena perbedaan spesifikasi switch akan berpengaruh pada
performa kontroler walaupun untuk kombinasi model yang sama.
Spesifikasi switch ditunjukkan oleh blok switch pada file Simulink
seperti yang terdapat pada Gambar 4.7 dan 4.8.

Spesifikasi switch ini menunjukkan transisi atau perubahan model
yang digunakan pada nilai CV terukur. Untuk MMPC yang terdiri dari
dua model, terdapat satu blok switch sedangkan untuk MMPC yang
terdiri dari tiga model, terdapat dua blok switch.

Pada blok switch dispesifikasikan batasan penggunaan satu model
dan model lainnya. Sebagai contoh, apabila ditentukan spesifikasi seperti
pada Gambar 4.9 artinya model kedua akan digunakan apabila CV
terukur > 0,04. Jika terdapat dua blok switch, switch pertama mempunyai
batasan yang lebih kecil daripada batasan switch kedua karena model
dijalankan sesuai urutan dari kondisi awal terkecil ke kondisi awal
terbesar. Model dengan kondisi awal yang kecil akan bekerja dengan
baik pada rentang CV terukur yang kecil pula.

Perbedaan hasil respon akan dijelaskan pada bagian selanjutnya.
Adanya perbedaan ini menunjukkan pentingnya menggunakan model
yang tepat pada saat yang tepat pula. Model yang digunakan pada
rentang operasi yang tepat tentu akan membuat performa pengendalian
menjadi lebih baik karena variabel proses dapat menjangkau set point
dengan lebih cepat. Pengendalian yang baik tentunya akan membuat
kinerja kolom distilasi menjadi optimal sehingga dapat mengkonservasi

energi.
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- ~
E Function Block Parameters: Switch 1 ‘ ‘ ﬁ

Switch

Fass through input 1 when input 2 satisfies the selected criterion;
otherwise, pass through input 3. The inputs are numbered top to bottom
(or left to right). The input 1 pass-through criteria are input 2 greater than
or equal, greater than, or not equal to the threshold. The first and third
input ports are data ports, and the second input port is the control port.

Main | Signal Attributes |

Criteria for passing first input: [uz == Threshold

Threshold:
0.04
Enable zero-crossing detection

Sample time (-1 for inherited):

-1

Gambar 4.9. Spesifikasi Blok Switch pada Simulink

4.4.2. Performa MMPC pada Skenario 1
MPC lokal yang dipilih untuk digunakan pada MMPC adalah
MPC2, MPC3, MPC4, MPCS5, dan MPC6. Kelima model ini
dikombinasikan satu sama lain membentuk suatu set model yang terdiri
dari dua atau tiga buah MPC lokal. Kombinasi yang dihasilkan oleh
kelima model terpilih ditunjukkan oleh Tabel 4.7.
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Tabel 4.7. Kombinasi Model untuk Skenario 1

Kombinasi 2 Model Kombinasi 3 Model

Model Simbol Model Simbol

MPC2, MPC3 | MPC2.3 | MPC2, MPC3, MPC4 | MPC2.3.4

MPC2, MPC4 | MPC2.4 | MPC2, MPC3, MPC5 | MPC2.3.5

MPC2, MPC5 | MPC2.5 | MPC2, MPC3, MPC6 | MPC2.3.6

MPC2, MPC6 | MPC2.6 | MPC2, MPC4, MPC5 | MPC2.4.5

MPC3, MPC4 | MPC3.4 | MPC2, MPC4, MPC6 | MPC2.4.6

MPC3, MPC5 | MPC3.5 | MPC2, MPC5, MPC6 | MPC2.5.6

MPC3, MPC6 | MPC3.6 | MPC3, MPC4, MPC5 | MPC3.4.5

MPC4, MPC5 | MPC4.5 | MPC3, MPC4, MPC6 | MPC3.4.6

MPC4, MPC6 | MPC4.6 | MPC3, MPCS5, MPC6 | MPC3.5.6

MPCS5, MPC6 | MPC5.6 | MPC4, MPCS5, MPC6 | MPC4.5.6

File Simulink seperti pada Gambar 4.7 dan 4.8 kemudian
dijalankan dengan program m-file. Untuk MMPC dengan dua model,
program m-file yang dijalankan adalah sebagaimana yang terdapat pada
Lampiran 16. Program m-file tersebut dapat digunakan untuk
mensimulasikan MMPC untuk seluruh kombinasi dua model pada
skenario 1. Contoh program pada Lampiran 16 adalah untuk MPC2.3,
untuk kombinasi lainnya dapat disimulasikan dengan mengubah kondisi
awal pada yp. Sedangkan untuk simulasi MMPC kombinasi tiga model
pada skenario 1, program m-file yang digunakan terdapat pada Lampiran
17.Kedua program tersebut dijalankan untuk seluruh kombinasi model
yang dipilih untuk skenario 1.

Simulasi MMPC dilakukan untuk semua kombinasi model, baik
kombinasi dua model maupun kombinasi tiga model, dan juga untuk
variasi spesifikasi switch. MMPC yang terdiri dari kombinasi dua model
hanya diperlukan satu spesifikasi switch. Variasi spesifikasi switch yang
diuji pada MMPC kombinasi dua model skenario 1 adalah dari 0,01
sampai 0,06. Nilai IAE dan ISE untuk seluruh simulasi MMPC dua
model pada skenario 1 terdapat pada Lampiran 18. Tabel 4.8 di bawah ini
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merangkum setiap kontroler MMPC dua model pada skenario 1 beserta

spesifikasi switch yang menghasilkan nilai IAE dan ISE terbaik.

Tabel 4.8. IAE dan ISE Terbaik Setiap MMPC Dua Model pada Skenario 1

Kontroler | Switch | IAE ISE

MPC2.3 0.05 | 0.2582 | 0.0036
MPC2.4 0.06 | 0.2606 | 0.0037
MPC2.5 0.06 | 0.2624 | 0.0038
MPC2.6 0.06 | 0.2639 | 0.0038
MPC3.4 0.06 | 0.3524 | 0.0053
MPC3.5 0.06 | 0.3543 | 0.0053
MPC3.6 0.06 | 0.3559 | 0.0054
MPCA4.5 0.06 | 0.4624 | 0.0078
MPC4.6 0.06 | 0.4742 | 0.0082
MPC5.6 0.05| 0.5433 | 0.0102

Dari tabel lengkap yang terdapat pada Lampiran 18, dapat dilihat

bahwa untuk kontroler yang sama akan menghasilkan [AE dan ISE yang

berbeda pada spesifikasi switch yang berbeda. Sedangkan dari Tabel 4.8

di atas, kontroler yang memberi hasil terbaik adalah MPC2.3 pada switch
0,05 yaitu dengan TAE 0,2582 dan ISE 0,0036 kemudian disusul oleh
MPC2.4 pada switch 0,06 yang menghasilkan TAE 0,2606 dan ISE
0,0037 dan MPC2.5 pada switch 0,06 yang menghasilkan IAE 0,2624
dan ISE 0,0038. Semua MMPC dua model ini belum bisa mengalahkan
hasil TAE dari single MPCterbaik, yaitu MPC2 dengan IAE 0,2564.

Grafik respon xz pada MMPC dua model skenario 1 terdapat pada

Lampiran 20.

Berbeda dengan MMPC dua model, MMPC tiga model

memerlukan dua spesifikasi switch. Variasi spesifikasi switch dilakukan

dari 0,01 sampai 0,06. Hasil simulasi MMPC tiga model untuk seluruh

variasi switch pada skenario 1 terdapat pada Lampiran 19. Dari hasil

tersebut dapat dilihat bahwa variasi kedua spesifikasi switch tetap

Universitas Indonesia

Penanganan gangguan..., Bramantyo, FT Ul, 2012.



45

memberikan pengaruh walaupun tidak terlalu signifikan terhadap IAE
dan ISE. Oleh karena itu pada Tabel 4.9 berikut ini ditampilkan kedua
spesifikasi switch yang digunakan untuk setiap kontroler yang
menghasilkan TAE dan ISE terbaik. Dari Tabel 4.9 dapat dilihat bahwa
hasil terbaik diberikan oleh kontroler MPC2.3.4dengan IAE 0,2605 dan
ISE 0,0037. Hasil ini diperoleh pada spesifikasi switch 1 0,05 dan
spesifikasi switch 2 0,06. Artinya, ketika CV terukur bernilai < 0,05,
sistem dikendalikan dengan MPC2, ketika 0,05 < CV < 0,06, sistem
dikendalikan dengan MPC3, dan ketika CV > 0,06, sistem dikendalikan
dengan MPC4. Hasil terbaik selanjutnya diberikan oleh kontroler
MPC2.3.5, MPC2.3.6, dan MPC2.5.6.Namun, nilai IAE lima MMPC tiga
model ini belum dapat mengalahkan nilai IAE terbaik yang dapat dicapai
oleh MMPC dua model. Grafik respon xp pada MMPC tiga model

skenario 1 terdapat pada Lampiran 21.

Tabel 4.9. TAE dan ISE Terbaik Setiap MMPC Tiga Model pada Skenario 1

Kontroler | Switch 1 | Switch 2| TAE ISE

MPC2.3.4 0.05 0.06 | 0.2605 | 0.0037
MPC2.3.5 0.05 0.06 | 0.2624 | 0.0038
MPC2.3.6 0.05 0.06 | 0.2639 | 0.0038
MPC2.4.5 0.05 0.06 | 0.2911 | 0.0040
MPC2.4.6 0.05 0.06 [ 0.2927 | 0.0040
MPC2.5.6 0.05 0.06 | 0.2639 | 0.0038
MPC3.4.5 0.05 0.06 | 0.3735 | 0.0056
MPC3.4.6 0.05 0.06 | 0.3751 | 0.0057
MPC3.5.6 0.05 0.06 | 0.4019 | 0.0062
MPC4.5.6 0.05 0.06 | 0.4797 | 0.0083
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Performa MMPC pada Skenario 2

MPC lokal yang dipilih untuk digunakan pada MMPC hanya
MPC2 dan MPC3. Hanya ada satu kombinasi yang mungkin untuk
performa MMPC pada skenario 2. Kombinasi kedua model terpilih
ditunjukkan oleh Tabel 4.10.

Tabel 4.10. Kombinasi Model untuk Skenario 2

Kombinasi 2 model

o

MPC2, MPC3 | MPC2.3

File Simulink seperti pada Gambar 4.7 kemudian dijalankan

dengan program m-file. Untuk MMPC dengan dua model, program m-
file yang dijalankan adalah sebagaimana yang terdapat pada Lampiran
22. Program m-file tersebut dapat digunakan untuk mensimulasikan
MMPC untukkombinasi dua model pada skenario 2.

Simulasi MMPC dilakukan untuk kombinasi dua model dengan
variasi spesifikasi switch. MMPC yang terdiri dari kombinasi dua model
hanya diperlukan satu spesifikasi switch. Variasi spesifikasi switch yang
diuji pada MMPC kombinasi dua model skenario 2 adalah dari 0,01
sampai 0,06. Nilai IAE dan ISE untuk simulasi MMPC dua model pada
skenario 2 terdapat pada Lampiran 23. Tabel 4.11 di bawah ini
adalahperforma kontroler MMPC dua model pada skenario 2 beserta
spesifikasi switch yang menghasilkan nilai IAE dan ISE terbaik.

Tabel 4.11. IAE dan ISE Terbaik MMPC Dua Model pada Skenario 2

Kontroler | switch | IAE ISE
MPC2.3 0.04 | 0.7730 | 0.0096

Dapat dilihat dari tabel 4.11 bahwa performa MPC2.3 untuk
mengatasi gangguan multi step sangat baik. MPC2.3 dapat mengalahkan
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performa single MPC terbaik untuk skenario 2 yaitu MPC2 dengan nilai
IAE sebesar 0,8016.

Dari tabel lengkap yang terdapat pada Lampiran 23, dapat dilihat
bahwa untuk kontroler yang sama akan menghasilkan IAE dan ISE yang
berbeda pada spesifikasi switch yang berbeda. Grafik respon xp pada
MMPC dua model skenario 2 terdapat pada Lampiran 24.

4.5. Diskusi

Simulasi yang telah dilakukan adalah mengatasi gangguan plant
Kolom A yang nonlinear dengan tiga macam kontroler lalu membandingkan
hasil yang diperoleh. Tiga macam kontroler tersebut adalah kontroler PI,
single MPC, dan MMPC. Hasil respon dari komposisi produk bawah yang
diberi gangguan telah ditunjukkan pada bagian 4.2 sampai 4.4.

Simulasi dengan kontroler PI menggunakan parameter tuning yang
sama untuk kedua skenario. Parameter yang digunakan adalah seperti yang
ditunjukkan oleh persamaan 2.15 dan 2.16. Dengan menggunakan parameter
tersebut, set point yang digunakan adalah 0,05 karena pada set point tersebut
kontroler PI sudah mencapai batas pengendalian. Hal ini dapat dilihat dari
performa kontroler PI untuk menangani gangguan pada gambar 4.5.
Kontroler PI tidak dapat mengendalikan komposisi produk bawah dengan
baik pada setpoint 0,05. Walaupun dengan waktu yang lebih panjang,
respon akan membaikdan amplitudo osilasi terus menurun mencapai
kestabilan. Pemberian gangguan pada skenario 1 tidak begitu mengganggu
performa kontroler PI dalam mengendalikan komposisi produk bawah. Hal
ini dapat dilihat dengan kembalinya komposisi bawah ke set point yang
ditentukan. Pemberian gangguan yang bervariasi untuk simulasi skenario 2
juga membuktikan kontroler PI masih mampu untuk mengembalikan
komposisi produk bawah ke set point yang ditentukan. Hal ini menunjukkan
bahwa untuk set point yang tidak melebihi batas pengendalian kontroler PI,
kontroler PI menunjukkan hasil yang cukup baik dalam menangani

gangguan pada operasi kolom distilasi kolom A.
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Gambar 4.5. Performa kontroler PI

Berbeda dengan kontroler PI yang bekerja dengan mengolah informasi
umpan balik berupa error yang dihasilkan, MPC bekerja dengan melakukan
prediksi atas output di waktu mendatang. Pada dasarnya MPC akan
memberikan respon yang lebih cepat untuk mencapai setpoint tergantung
dari titik awal operasi MPC tersebut. Gambar 4.10 menunjukkan respon
MPCI1 pada Ts = 0,29; P = 70; M = 30 dengan skema perubahan gangguan
skenario 1. Respon yang diberikan oleh MPCI1 ini adalah contoh
ketidakmampuan single MPC dalam menjangkau perubahan gangguan pada
setpoint yang jauh dari kondisi awalnya yang adalah 0,01. Namun setelah
sampai pada set point yang diminta, MPC1 memberikan respon yang baik
dalam menangani gangguan. Hal ini dapat dilihat dari performa MPC1 di
t=200, dimana MPCI1 diberi gangguan sebesar 20% lebih dari nilai awal.
MPCI1 berhasil menangani gangguan dan mengembalikan komposisi produk
bawah ke set point yang diminta. Jadi, kontroler single MPC terbukti dapat
digunakan untuk menangani gangguan, hanya saja terdapat sedikit kesulitan

untuk menjangkau setpointoperasi yang terlalu jauh dari kondisi awalnya.
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Gambar 4.10. Performa MPC1 pada Ts = 0,29; P = 70; M = 30;

Skenario 1

Penjelasan di atas membuktikan bahwa single MPC efektif dalam
menangani gangguan dan mengembalikan komposisi produk bawah ke set
point yang diminta. Hanya saja terdapat kesulitan untuk mencapai set point
yang jauh dari kondisi awal MPC tersebut. Oleh karena
itu,mengombinasikan beberapa MPC menjadi MMPC merupakan pilihan
yang tepat. Secara teori,kelebihan MMPC dibandingkan dengan single MPC
adalah kemampuannya untuk mengendalikan sistem pada set pointyang
diminta dari berbagai kondisi awal untuk menangani perubahan gangguan.
Hal ini karena MMPC yang terdiri dari beberapa model yang dijalankan
berasal dari kondisi awal yang berbeda, sehingga dapat menjangkau set
point yang diminta dengan lebih cepat. Model tersebut dijalankan
bergantian sesuai dengan pengaturan switch yang diberikan.

Gambar 4.11 menunjukkan karakteristik MPC2.3pada skenario 1 yang
merupakan gabungan dari karakteristik single MPC2 dan MPC3 yang
dijalankan sesuai dengan performa terbaiknya masing-masing. MPC2.3
dapat mencapai set point lebih cepat dibanding MPC2 dan MPC3. MPC2.3
juga dapat menangani gangguan dan mengembalikan komposisi produk

bawah ke set point yang ditentukan dengan baik pada t=200.
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Gambar 4.11. Perbandingan MPC2, MPC3, dan MPC2.3; skenario 1

Gambar 4.12 menunjukkan karakteristik MPC2.3.4 pada skenario 1|

yang merupakan gabungan dari karakteristik single MPC yang dijalankan

sesuai dengan performa terbaiknya masing-masing. MPC2.3.4 dapat

mencapai set point lebih cepat dibanding MPC2, MPC3 maupun MPC4.

MPC2.3.4 juga dapat menangani gangguan dan mengembalikan komposisi

produk bawah ke set point yang ditentukan dengan baik pada t=200.
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Gambar 4.12. Perbandingan MPC2, MPC3, MPC4, MPC2.3 4; skenario 1
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Gambar 4.13 menunjukkan karakteristik MPC2.3 pada skenario 2
yang merupakan gabungan dari karakteristik single MPC2 dan MPC3 yang
dijalankan sesuai dengan performa terbaiknya masing-masing. MPC2.3
dapat mencapai set point lebih cepat dibanding MPC2 dan MPC3. MPC2.3
juga dapat menangani gangguan multi stepdan mengembalikan komposisi

produk bawah ke set point yang ditentukan dengan baik..
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Gambar 4.13. Perbandingan MPC2, MPC3, dan MPC2.3; skenario 2

Untuk mendapatkan MMPC terbaik, masing-masing MPC lokal
penyusunnya harus terdiri dari MPC lokal yang dapat menjangkau setpoint
secara cepat dan menangani gangguan dengan baik. Kemudian, untuk
menentukan spesifikasi switch yang tepat adalah dengan melihat respon
masing-masing MPC lokal dan menentukan batasan daerah operasi dimana
MPC lokal tersebut bekerja dengan baik.

Di dalam penelitian ini didapatkan bahwa untuk skenario 1, hasil IAE
pengendalian MPC secara keseluruhan lebih baik dibanding pengendalian
PI. Hasil IAE pengendalian MMPC secara keseluruhan lebih baik dibanding
pengendalian MPC, walaupun hasil terbaik pengendalian MMPC belum bisa
mengalahkan hasil terbaik pengendalian MPC.

Untuk skenario 2, hasil IAE pengendalian MPC yang bisa
mengalahkan pengendalian PI hanya ada dua MPC, yaitu MPC2 dan MPC3.
Oleh karena itu, hanya ada satu model MMPC yang dapat dibuat, yaitu
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MPC2.3. Walaupun dalam skenario 2 hanya ada satu MMPC yang dapat
dibuat, performa MPC2.3 dapat mengalahkan performa single MPC terbaik
skenario 2 yaitu MPC2. Hal ini menunjukkan bahwa MMPC dapat
mengatasi gangguan yang terjadi pada kolom distilasi dengan efektif, baik
pada skenario 1 maupun skenario 2.

Untuk mendapatkan MMPC yang terbaik dibandingkan MMPC
lainnya diperlukan percobaan secara teliti. Namun, secara keseluruhan
MMPC akan memberikan hasil yang lebih baik dibandingkan pengendalian
dengan single MPC. Tabel 4.13 menunjukkan IAE dan ISE untuk kontroler
PI, single MPC terbaik, dan MMPC pada skenario 1 dan skenario 2.

Tabel 4.13. Perbandingan TAE dan ISE Kontroler PI, MPC, dan MMPC

Skenario 1 Skenario 2
Kontroler | TAE Kontroler | IAE
PI 0.7494 PI 0.9808
MPC2 0.2564 MPC2 0.8016
MPC10 0.7427 MPC3 0.8568
0.2582 MPC2.3 | 0.7730
MPC5.6 | 0.5433
MPC2.3.4 | 0.2605
MPC2.3.5 | 0.2624
MPC2.3.6 | 0.2639
MPC2.4.5|0.2911
MPC2.4.6 | 0.2927
MPC2.5.6 | 0.2639
MPC3.4.5 | 0.3735
MPC3.4.6 | 0.3751
MPC3.5.6 | 0.4019
MPC4.5.6 | 0.4797

Dari table 4.13 dapat dilihat bahwa untuk skenario 1, hasil IAE dari
MMPC dua model yang paling besar, yaitu MPC5.6 dengan nilai 0,5433
berhasil mengalahkan hasil IAE single MPC yang paling besar yaitu
MPC10 dengan nilai 0,427. Hal ini menunjukkan bahwa performa MMPC
dua model lebih baik secara keseluruhan dibanding performa single MPC,
walaupun performa MMPC dua model terbaik yaitu MPC 2.3 belum bisa
mengalahkan performa single MPC terbaik yaitu MPC2. MMPC tiga model
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yang paling besar, yaitu MPC4.5.6 dengan nilai 0,4797 berhasil
mengalahkan hasil TAE MMPC dua model yang paling besar yaitu MPC5.6
dengan nilai 0,5433. Hal ini membuktikan bahwa MMPC tiga model lebih
baik performanya dibanding MMPC dua model, walaupun MMPC tiga
model terbaik yaitu MPC2.3.4 belum bisa mengalahkan MMPC dua model
terbaik yaitu MPC2.3. Namun, untuk skenario 1 secara keseluruhan MMPC
tiga model lebih efektif menangani gangguan pada pengendalian kolom
distilasi dibanding MMPC dua model. Sedangkan untuk skenario 2 dapat
dilihat bahwa MMPC yang dibuat sudah memenuhi kualifikasi untuk
menangani gangguan pada pengendalian kolom distilasi dengan lebih baik
dibanding single MPC.

Dari penelitian ini dapat dilihat bahwa single MPC terbukti cukup dan
efektif dalam menangani gangguan yang kecil dan sedikit pada
pengendalian kolom distilasi. Namun, performa MMPC tetap lebih baik
secara keseluruhan dibandingsingle MPC. Sedangkan untuk gangguan yang
lebih banyak dan variatif, MMPC terbukti lebih efektif untuk menangani
gangguan.

Salah satu contoh penerapan MPC untuk penangan gangguan di
industri adalah pada pabrik pemisahanasam lemak jenuh. Pabrik ini terdiri
dari evaporatordan tiga kolom distilasi jenis packed-bed. Ketiga kolom
dioperasikan dengan tekanan kurang dari tekananatmosfer.Campuran asam
lemak jenuh, dengankomponen mulai dari asam lemak Cghingga Ci3
diumpankan kekolom distilasi pertama. Cq, Cs, dan Cjodidistilasi pada
kolom pertama. Aliran bawah dimasukkan ke evaporator, di mana asam
lemak diuapkan dan dipisahkan dari pengotor seperti ester.Asam lemak
menguap diumpankan ke kolom distilasi kedua, di mana C;, didistilasi.
Pada kolom kedua,konsentrasi Cj;padaproduk atas tidak diperbolehkan di
bawah 98%. Produk bawah dari kolom keduadiumpankan ke kolom yang
ketiga, yang memisahkan komponen Cisdari Ci¢ dan Cig. Distilasi kolom
ketigaharus dioperasikan untuk menjaga konsentrasiC;4 dalam distilat lebih

tinggi dari 98%.
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Umpan asam lemak yang diproses berasal dari reaktor dimana ada dua
komponen dalam asam lemak yang berbeda komposisinya. Hal ini
merupakan faktor yang mengganggu proses distilasi. Salah satu cara
menangani gangguan tersebut adalah dengan memanipulasi laju alir
pemanas reboiler dan laju refluks. Laju alir umpan dan komposisi umpan
adalah gangguan ke kontroler yang terukur. Penggunaan single MPC pada
sistem ini menunjukkan hasil yang cukup memuaskan untuk respon output
distilatC;4 dengan kadar impuritas mendekati 1%. Hal ini dapat tercapai
karena MPC dapat memprediksikan gangguan yang akan terjadi.
Penggunaan MPC ini telah beroperasi dengan baik disebuah pabrik di
Wakayama, Jepang milik Kao Corporation (Ohshima, 1995).Walaupun
belum menerapkan MMPC, penggunaan MPC di pabrik ini sudah membuka

jalan bagi perkembangan pengendalian advance terutama MMPC.
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BAB 5
KESIMPULAN DAN SARAN

5.1. Kesimpulan

5.2.

Berdasarkan hasil dan pembahasan penelitian ini, dapat disimpulkan:

. MMPC yang didasarkan pada pemilihan model dengan metode RMPC

secara keseluruhan memberikan hasil yang lebih baik dibandingkan

pengendalian dengan single MPC.

. Pada skenario 1, hasil terbaik diberikan oleh kontroler MPC2dengan

IAE 0,2564 dan ISE 0,0036.

. Pada skenario 2, hasil terbaik diberikan oleh kontroler MPC2.3 dengan

IAE 0,7730 dan ISE 0,0096.

. Yang perlu diperhatikan dalam pemilihan MPC lokal yang digunakan

pada MMPC adalah kemampuan MPC lokal tersebut menjangkau
setpointoperasi dan menangani gangguan dengan cepat serta pengaturan

switch antarmodel.

. MPC lokal penyusun MMPC harus terdiri dari MPC lokal yang dapat

menangani pemberian gangguan dengan baik dan mengembalikan

komposisi produk ke set point yang diminta.

Saran

Saran untuk penelitian selanjutnya adalah dilakukannya simulasi

pengendalian dengan MMPC untuk sistem multivariabel lainnya dengan
pengujian untuk beberapa aspek berikut ini sehingga apa yang telah
disimpulkan oleh penelitian ini dapat divalidasi untuk plant lainnya:

e Plant nonlinear lain (selain Kolom A)

e Skenario perubahan variabel yang lain, misalnya dengan penambahan

variabel holdupcairan

55
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Lampiran 1: Program Identifikasi Sistem dengan Perubahan Feed Rate (F)

o)

s Identifikasi Sistem dengan Perubahan F
open_system ('colas 1v nonlin F');
N=500;

t=1:N;

L=1*(1+0.2);

sim('colas 1lv nonlin F',t);

FT=F*ones (1,500) ';

for i=1:N

Kp vyl I=(yl1(N)-yl(1))/(F-1);
Kp_y2_ 1=(y2 (N)-y2(1))/(F-1);
y1_28=(0.28% (y1 (N) -yl (1)))+yl(1);
y1 63=(0.63* (y1 (N)—yl (1)) +yl (1)
y2_28=(0.28*(y2(N)- (1)) +y2(1) ;
y2_63=(0.63*(y2(N)-y2(1)))+y2(1);
if yl 28>yl(i) & yl 28<y1(1+1)
t 28yl=i+((yl 28- y1(1i))/ (yl(i+1)-y1(i)));

end

if yl 63>yl (i) & yl 63<yl(i+l)
t_63yl=i+ ((yl_63-yl(i))/(yl(i+1)-y1l(i)));

end

if y2 28>y2(i) & y2 28<y2(i+1)
t_28y2=1+((y2_28-y2(1))/(y2(1i+1)-y2(1)));

end

if y2 63>y2(i) & y2 63<y2(i+l)
t_63y2=i+((y2_63-y2(i))/(y2(i+1)-y2(i)));

end

end

tau yl 1=1.5*(t 63yl-t 28yl);

tetta yl 1=t 63yl-tau yl 1;

tau y2 1=1.5*(t 63y2-t 28y2);

tetta y2 1=t 63y2 tau y2 1;

GsLyl 1=[Kp_yl 1 tetta yl 1 tau yl 1]

GsLyZ_l [Kp_y2 1 tetta y2 1 tau y2 1]

o)
kel

N=500;

t=1:N;

F=1*(1+0.3);

sim('colas 1v nonlin F', t);
FT=F*ones(1 500)

for i=1:N

Kp yl 2=(yl(N)-yl(1))/(F-1);

Kp_y2_ 2=(y2(N)- y2(1))/(F 1);

yl 28=(0.28*(yl1(N)-yl1(1)))+yl(1l);

yl 63=(0.63*(yl1(N)-yl1(1)))+yl(1l);

y2_28=(0.28*(y2(N) y2(1)))+y2(1),

y2_63=(0.63*(y2 (N)-y2(1)))+y2(1);
if yl 28>yl(i) & y1728<y1( +1)

i)

i
t 28yl=i+((yl 28-yl(i))/(yl(i+1l)-y1l(i)));
end
if yl 63>yl (i) & yl 63<yl(i+l)
t 63yl=i+((yl 63-y1(i))/(yl(i+l)-yl(i)));
end
if y2 28>y2(i) & y2 28<y2(i+l)
t 28y2=i+((y2 28-y2(i))/(y2(i+1l)-y2(i)));
end
if y2 63>y2(1i) & y2 63<y2(i+l)
t_63y2=i+((y2_63-y2(1))/(y2(i+1)-y2(i)));
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end

end

tau yl 2=1.5%(t _63yl-t 28yl);
tetta yl 2=t 63yl-tau yl 2;
tau y2 2=1.5%(t_63y2-t 28y2);
tetta y2 2=t 63y2-tau y2 2;

GsLyl 2=[Kp yl 2 tetta yl 2 tau yl 2]
GsLy2 _2=[Kp y2 2 tetta y2 2 tau y2 2]
N 500;
t=1:N;

F=1*(1+0.5);

sim('colas 1v nonlin F',t);
FT=F*ones (1,500) "';
for i=1:N
Kp_yl 3=(yl(N)- 1))/ (F=1)
Kp_y2 3=(y2(N)- 1))/ (F-1)
vyl 28=(0.28%*( yl ) yl(l)>)+y1(l);
y1l 63=(0.63* (y1(N) yl(l)))+y1(1);
y2_28=(0.28*(y2(N)-y2(1)))+y2(1);
y2_63=(0.63* (y2 (N) - y2(l)>)+y2(l),
if yl 28>yl (i) & yl 28<yl (i+l)
t_28yl=i+((yl 28-y1(i))/ (yl(i+1)=-y1(i)))
end
if yl 63>yl (i) & yl 63<yl (i+1)
t_63yl=i+((yl 63-y1(i))/(yl(1+1)-y1(i)));
end
if y2 28>y2(i) & y2 28<y2(i+l)
t 28y2=i+((y2 28-y2(i))/(y2(i+1)-y2(i)));

end
if y2 63>y2(i) & y2 63<y2(i+l)
t_63y2=i+((y2_63-y2(i))/(y2(i+1)-y2(i)));

end

end

tau yl 3=1.5*(t 63yl-t 28yl);

tetta yl 3=t 63yl-tau yl 3;

tau y2 3=1.5*(t _63y2-t 28y2);

tetta y2 3=t 63y2-tau y2 3;

GsLyl 3=[Kp yl 3 tetta yl 3 tau yl 3]
GsLy2 3=[Kp y2 3 tetta y2 3 tau y2 3]
N=500;
t=1:N;

F=1*(1+0.7);

sim('colas 1v nonlin F',t);
FT=F*ones (1,500)"
for i=1:N
Kp yl 4=(yl1(N)-yl(1))/(F
Kp y2 4=(y2(N)-y2(1))/(F
y1728=(0.28*(yl( ) yl(l)))+y1(1),
yl 63=(0.63*(y1(N)-yl1(1)))+yl(1);
y2 28=(0.28*(y2(N) y2(l)))+y2(l),
y2 63=(0.63*(y2(N)-y2(1)))+y2(1);
if yl1 28>y1(i) & y1_28<y1(1+1)
t 28yl=i+((yl 28-yl(i))/(yl(i+l)-yl(i)));
end
if yl 63>yl(i) & yl 63<yl(i+l)
t 63yl=i+((yl 63-y1l(i))/(yl(i+l)-y1l(i)));

end
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if y2 28>y2(i) & y2 28<y2(i+l)
t 28y2=i+((y2 28-y2(i))/(y2 (i+1)-y2(i)));

end

if y2 63>y2(i) & y2 63<y2(i+1)
t_63y2=i+((y2_63-y2(i))/(y2 (i+1)-y2(i)));

end

end

tau yl 4=1.5*(t 63yl-t 28yl);

tetta yl 4=t 63yl-tau yl 4;

tau y2 4=1.5*(t_63y2-t 28y2);

tetta y2 4=t 63y2-tau y2 4;

GsLyl 4=[Kp yl 4 tetta yl 4 tau yl 4]

GsLy2 4=[Kp y2 4 tetta y2 4 tau y2 4]
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Lampiran 2: Program Identifikasi Sistem dengan Perubahan Komposisi Feed (zF)

o)

s Identifikasi Sistem dengan Perubahan zF
open_system ('colas 1v nonlin zFE'");
N=500;

t=1:N;

zF=0.5*(1+0.2) ;
sim('colas 1lv nonlin zF', t);

zFT=zF*ones (1,500) ';

for i=1:N
Kp yl 1=(yl1(N)-yl(1))/(2zF-0.5);
Kp_y2 1=(y2(N)-y2(1))/(zF-0.5);
yl 28=(0. 28*(y1(N) y1(1)))+yl(1);
yl 63=(0.63*(yl(N) yl(l)))+yl(l);
y2_28=(0.28*(y2(N)- (1)) +y2(1) ;
y2_63=(0.63*(y2(N)-y2(1)))+y2(1);
if yl 28<yl(i) & yl 28>y1(1+1)
t 28yl=i+((yl 28- y1(1i))/ (yl(i+1)-y1(i)));

end

if yl 63<yl(i) & yl 63>yl (i+l)
t_63yl=i+ ((yl_63-yl(i))/(yl(i+1)-y1l(i)));

end

if y2 28<y2(i) & y2 28>y2(i+1)
t_28y2=1+((y2_28-y2(1))/(y2(1i+1)-y2(1)));

end

if y2 63<y2(i) & y2 63>y2(i+l)
t_63y2=i+((y2_63-y2(i))/(y2(i+1)-y2(i)));

end

end

tau yl 1=1.5*(t 63yl-t 28yl);

tetta yl 1=t 63yl-tau yl 1;

tau y2 1=1.5*(t 63y2-t 28y2);

tetta y2 1=t 63y2 tau y2 1;

GsVyl 1=[Kp_yl 1 tetta yl 1 tau yl 1]

GsVyZ_l [Kp_y2 1 tetta y2 1 tau y2 1]

o)
kel

N=500;

t=1:N;

zF=0.5*(1+0.3) ;

sim('colas 1v nonlin zF';t);
zZFT= zF*ones(l 500)"

for i=1:N
Kp_yl_ 2=(yl1(N)-y1(1))/(zF-0.5);
Kp_y2_2=(y2(N)-y2(1))/(zF-0.5);
yl 28=(0.28* (y1(N)-y1(1)))+yl(1);
yl 63=(0.63* (y1(N)-yl(1)))+yl(1l);
y2_28=(0.28*(y2(N) y2(1)))+y2(1);
y2_63=(0.63*(y2 (N)-y2(1)))+y2(1);

if yl 28<yl (i) & yl 28>yl (i+1)

t 28yl=i+((yl 28-yl(i))/(yl(i+1l)-y1l(i)));

end

if yl 63<yl(i) & yl 63>yl (i+l)
t_63yl=i+((yl_63-y1(i))/(y1(i+1)-y1(i)));

end

if y2 28<y2(i) & y2 28>y2(i+l)
t 28y2=i+((y2 28-y2(i))/(y2(i+1l)-y2(i)));

end

if y2 63<y2(i) & y2 63>y2(i+l)
t_63y2=i+((y2_63-y2(1))/(y2(i+1)-y2(i)));
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end

end

tau yl 2=1.5%(t _63yl-t 28yl);

tetta yl 2=t 63yl-tau yl 2;

tau y2 2=1.5%(t_63y2-t 28y2);

tetta y2 2=t 63y2-tau y2 2;

GsVyl 2=[Kp yl 2 tetta yl 2 tau yl 2]
GsVyZ _2=[Kp y2 2 tetta y2 2 tau y2 2]
N 500;

t=1:N;

zF=0.5* (1+0.5);
sim('colas 1v nonlin zF',t);
zFT=zF*ones (1,500) ';

for i=1:N

Kp yl 3=(yl(N)- 1))/ (zF-0.5);
Kp_y2 3=(y2(N)-y2(1))/(2zF-0.5);
yl 28=(0.28*( yl ) —y1l(1)))+yl(1);
yl_63=(0.63* (y1(N) yl(l)))+yl( )i
y2_28=(0.28%(y2 (N)-y2(1)))+y2(1);
y2_63=(0.63* (y2 (N) - y2(1)>)+y2(1),
if yl 28<yl(i) & yl 28>yl (i+l)
t_28yl=i+((yl 28-y1(i))/(yl(i+1)-y1(i)));

end
if yl 63<yl(i) & yl 63>yl (i+1)
t_63yl=i+((yl 63-y1(i))/(yl(i+l)-y1(i)));
end
if y2 28<y2(i) & y2 28>y2(i+l)
t 28y2=i+((y2 28-y2(i))/(y2(i+l)-y2(i)));
end
if y2 63<y2(i) & y2 63>y2(i+l)
t_63y2=1i+((y2_63-y2(1))/(y2(1+1)-y2(1)));
end
end
tau yl 3=1.5*(t 63yl-t 28yl);
tetta yl 3=t 63yl-tau yl 3;
tau y2 3=1.5*(t _63y2-t 28y2);
tetta y2 3=t 63y2-tau y2 3;
GsVyl 3=[Kp yl 3 tetta yl 3 tau yl 3]
GsVy2 3=[Kp y2 3 tetta y2 3 tau y2 3]

oo
[Clye)

N=500;

t=1:N;

zF=0.5*(14+0.7) ;
sim('colas 1v nonlin zF',t);
zFT=zF*ones (1,500) "'

for i=1:N

Kp yl 4=(yl1(N)-yl(1))/(zF-0.5);
Kp y2 4=(y2(N)-y2(1))/(zF-0.5);
y1728=(0.28*(yl( )-y1(1)))+yl(1);
yl 63=(0.63*(y1(N)-yl1(1)))+yl(1);
y2_28=(0.28* (y2 (N) y2<1)>)+y2(1);
y2 63=(0.63*(y2(N)-y2(1)))+y2(1);
if yl 28<yl(i) & yl_28>y1(1+1)
t_28yl=i+((yl_28-yl(i))/(yl(i+1)-yl(i)));

end
if yl 63<yl(i) & yl 63>yl (i+l)

t_63yl=i+((yl_63-yl(i))/(yl(i+1)-y1(i)));

end
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if y2 28<y2(i) & y2 28>y2(i+l)
t 28y2=i+((y2 28-y2(i))/(y2 (i+1)-y2(i)));

end

if y2 63<y2(i) & y2 63>y2(i+1)
t_63y2=i+((y2_63-y2(i))/(y2 (i+1)-y2(i)));

end

end

tau yl 4=1.5*(t 63yl-t 28yl);

tetta yl 4=t 63yl-tau yl 4;

tau y2 4=1.5*(t_63y2-t 28y2);

tetta y2 4=t 63y2-tau y2 4;

GsVyl 4=[Kp yl 4 tetta yl 4 tau yl 4]

GsVy2 4=[Kp y2 4 tetta y2 4 tau y2 4]
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Lampiran 3: Program Simulasi Kontroler PI

open_system('Colas PI'")
%% PI_Setpoints

N=500;
t1=100;
t2=200;
£3=300;
t4=400;
T(1:N,:)=
T(tl:N, :)=0
T(t2:N, :)=0.
T(t3:N, :)=0
T(t4:N,:)=0.05;

Cola Setpoints.time = [1:N]';

Cola Setpoints.signals.values = [T(1:N,1) 0.99%ones (N,1)];
% Simulate model.

sim('Colas PI', [1:N])

Sfigure (12)

subplot 211%plot grafik yD

plot (t,vyl, 'b")

subplot 212%plot grafik yB

plot (t,vy2, 'k")

E=abs (T(:,1) - y2(:,1));

IAE PI = ones (1,N) *abs (T(:,1) - y2(:,1))

ISE PI = (T(:,1) - y2(:,1))"*(T(:,1) = y2(:,1))

$s = xlswrite('SingleMPC.xlsx", y2(:,1), 'PI', 'C2:C201"'")
%s = xlswrite('"SingleMPC.xlsx', yl(:,1), '"PI', 'D2:D201")
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Lampiran 4: Program Simulasi Single MPC pada Skenario 1

if ~mpcchecktoolboxinstalled('simulink")
disp('Simulink(R) is required to run this demo.')
return
end
if ~mpcchecktoolboxinstalled('scd")
disp('Simulink Control Design(R) is required to run this
demo. ")
return
en

o
o

o\°

% Set initial states and inputs
yp = [0.99; 0.02];

up = [2.7063; 3.2063; 1; 0.5; 1];

% Compute initial condition

[x0, u0, yO0, dx] = trim('cola inout', [], up, yp, [1, [1 2], 2);
% Obtain linear model

[a, b, ¢, d] = linmod('cola inout', x0, u0);

% Verify that the linear model is open-loop stable at this
condition
eig(a)

% All eigenvalues-are negative so the plant.is open=loop-stable.

% Configure a state-space model for use in MPC
Cola = ss(a, b, c, d);

Cola.InputName = {'LT', 'VB',6"F',6 'zE', 6 'qgF'};
Cola.OutputName = {'y D', 'y B'};

°

oe

% Designate the reflux and boil up flow as the manipulated
variable.
Cola.InputGroup.MV = [1,2];

oo
o

o\

o\°

The other three inputs are unmeasured.disturbances.
ola.InputGroup.UD = [3,4,5];

o
°

a0 Q

% Create the MPC model format and set the nominal conditions.
Model.Plant = Cola;

Model.Nominal.X = x0;

Model .Nominal.Y = yO0;

Model.Nominal.U = [u0(1);u0(2);0;0;0]; % NOTE: nominal values for
unmeasured disturbance must be zero.

%% Define a MPC Controller

Ts = 0.1; % Sampling time (minutes)

P =12;

M= 2;

MPC = mpc (Model, Ts,P,M);

% The goal will be to track a specified transition in the bottom
% concentration. The top concentration will be measured and used

e

n

% state estimation but the controller will not attempt to regulate
it

% directly. It will vary as needed to regulate the bottom
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concentration. Thus,
% set its MPC weight to zero.
MPC.Weights.OV = [1 1];

% Controller blocks in a feedback configuration.
open system('Cola MMPC 1")

oe
oe

o

s Set plot scales and simulate the response.
set param('Cola MMPC 1/Measurements', 'Open','on')
set param('Cola MMPC 1/Manipulated Var', 'Open','on')

o\

% Modify Controller Design: Increase Estimator Signal-to-Noise
The controller is stable but its disturbance rejection is

oe

sluggish. Try

% increasing the state estimator signal-to-noise by a factor of 10
and test

% the design again.

$D = ss(getindist (MPC)) ;

$D.b = eye(2)*10;

%set (D, 'InputName', [], 'OutputName', [], ' InputGroup', [], 'OutputGroup
YL

%$setindist (MPC, 'model', D);

%% Cola_ Setpoints

N=500;

t1=100;

t2=200;

t3=300;

t4=400;

T(1:N,:)=0.05;

T(tl:N,:)=0.05;

T(t2:N,:)=0.05;

T(t3:N,:)=0.05;

T(t4:N, :)=0.05;

Cola Setpoints.time = [1:N]';

Cola Setpoints.signals.values = [0.99*%ones(N,1) T(1l:N,1)];
%% Cola Disturbance

N=500;

t1=100;

t2=200;

£3=300;

t4=400;

T(1:N,:)=1.0;

T(tl:N,:)=1.2;

T(t2:N,:)=1.5;

T(t3:N,:)=1.4;

T(t4:N,:)=1.0;

Cola Disturbance.time = [1:N]';
Cola Disturbance.signals.values = T(1l:N,1);

oo
00

open_system('Cola MMPC 1/MPC Controller')

o
o0

% Simulate model.
sim('Cola MMPC 1',1:N)
t=1:N;

Sfigure (2)

subplot 211

plOt (t, yD, 'r==")
subplot 212
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n 0

o

I
I

oo "o

lot(t,xB, 'g-——-")
xlswrite('SP.xlsx', xB(:,1), 'SpPl', 'D2:D301")
xlswrite('SP.xlsx', yD(:,1), 'SP1', '02:0301")

AE MPC2
SE_MPC2

ones (1,N)*abs (xB(:,2) - xB(:,1))
(xB(:,2) - xB(:,1))" * (xB(:,2) - xB(:,1))
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Lampiran 5: Respon x5 pada Ts = 0,72; P = 66; M = 26; Skenario 1

0.1 0.08 ————
0.06
© ) J
X 0.04 = 004
002 - MPC1 0.02 MPC2
0 — ____ sp 0 — sp
0,9310 0,3766
time ISE = time ISE =
0,0188 0,0057
008 —m———— 0.08
0.06 _t 0'06 g
2 004 f— ——— 2 004
0.02 MPC3 0.02 MPC4
0 —— sp 0 P
© 8888 38 IAE = © 888 8 8 IAE =
— N N < 0 I N NN < N
0,4391 0,5218
time ISE = time ISE =
0,0075 0,0095
0.08 0.08
Q004 - D 004 -
0.02 MPC5 0.02 MPC6
0 T L e e - SP 0 .|| e - SP
oo 9 9 o9 ©c o9 9o 99
g IAE = g8 882 Ine =
0,5857 0,6347
time ISE = time ISE =
0,0113 0,0130
0.08 0.1
0.06
) ] )
2 0.04 % 0.04 -
0.02 MPC7 o MPC8
0 NSSSNNER em e e SP 0 . SP
c22888 Vg R _
" N ®m I N IAE = = N M < IAE =
0,6731 0,7060
time ISE = time ISE =
0,0145 0,0159
0.1 5 01 +—
0.08 - 0.08 -
X 004 - < 004 -
0.02 - MPC9 0.02 - MPC10
O B SP O I, SP
°28888 °g8888
AN ® T ;b IAE = 4 N ® T 0D IAE =
0,7340 0,7585
time ISE = time ISE =
0,0172 0,0184
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Lampiran 6: Respon xz pada Ts = 0,53; P = 67; M =27; Skenario 1

0.15 + 008 —————
01 | R = —
) @ 004 4———
0.05 MPC1 0.02 MPC2
0 —— e sp 0 —— e P
SRAER IAE = 4 QM T ; IAE =
0,9781 0,3753
time ISE = time ISE =
0,0275 0,0063
008 ———— 0.08
Q 004 44— —r L 004 -
0.02 MPC3 0.02 MPC4
0 ——— Sp 0 ee—— _____ Sp
O O O O O O o O O O © ©
S o oo o IAE = S o o 9 o IAE =
— N N < N — N N < N
0,4277 0,5162
time ISE = time ISE =
0,0076 0,0098
0.08 0.08
0.06 0'06 g
Q004 o 004 -
0.02 MPC5 0.02 MPC6
0 —— _____ sp 0 —— _____ sp
| ST 2 ] RN _
— N N < N IAE = - N N T IAE =
0,5840 0,6374
time ISE = time ISE=
0,0118 0,0136
0.08 0.1
0.06 0.08
2 oos g 006
0.02 MPC7 .. A MPC8
0 " e - e - SP 0 C o T e SP
o O O © © o o O O © © O
88288 Iae = B2 288 IAE =
0,6804 0,7166
time ISE = time ISE =
0,0153 0,0168
0.1 ————r 0.1
0.08 - 0.08
o 006 w 006
004 - > 004 -
002 +——— MPC9 002 44— MPC10
O B . SP 0 T SP
CR-E-N-N-E- oo oo oo
ISIRSIESESIRS] IAE = ISERSIRSERSIRS IAE =
— N NN < N - N N <
0,7473 0,7740
time ISE = time ISE =
0,0183 0,0196
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Lampiran 7: Respon xz pada Ts = 0,36; P = 69; M = 29; Skenario 1

0.15 - 0.08 +————
01 - S e —
Q Q 004 f—
0.05 MPC1 0.02 MPC2
0 — _ __ __ sp 0 — ____ Sp
O O O O O O o O O O © o
SR8S8R IAE = SR®ER IAE =
0,8728 0,3249
time ISE = time ISE =
0,0278 0,0053
0.08 ————— 0.08
Q 004 - Q004 -
0.02 MPC3 0.02 MPC4
0 —— ____ Sp 0 ee——— _____ Sp
oo o ooo ©c oo oo o
SR\8SER IAE = SRP SR IAE =
0,4010 0,4945
time ISE = time ISE =
0,0068 0,0090
0.08 0.08
0‘06 g 0'06
8 004 R 004 -
0.02 MPC5 0.02 MPC6
0 ee—— _____ sp 0 ——— oo sp
O O O O O O o O O © © o
S8R IAE = S3933¢29 8 IAE =
0,5646 0,6224
time ISE = time ISE =
0,0111 0,0130
0.08 0.1
0'06 g 0.08
0.06
Q | )
2 0.04 % 0.04
0.02 MPC7 e ———— MPC8
0 N o SP 0 T T SP
— N M S 0 IAE = SRAER IAE =
0,6699 0,7102
time ISE = time ISE =
0,0147 0,0163
0.1 0.1 +
0.08 0.08 -
w 006 w 006 -
< 004 X 004 -
002 A MPC9 002 . MPC10
0 —— . sp 0 ——_____ sp
oo oo oo cooooo
SRISR IAE = SRISR IAE =
) 0,7453 ] 0,7763
time ISE = time ISE =
0,0178 0,0192
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Lampiran 8: Respon x5 pada Ts = 0,29; P = 70; M = 30; Skenario 1

0.14 - 0.08 +
0.09 Sl = w—
g @ oo04 |
0.04 MPC1 0.02 MPC2
-001 _____ SP 0 T s e me- SP
O O ©O O O O o O O © O 9o
SRR ER IAE = SRR ER IAE =
0,8031 0,2950
time ISE = time ISE =
0,0263 0,0046
0.08 -+ 0.08
0.06 ] 0.06 g
8 004 | Q004 -
0.02 MPC3 0.02 MPC4
0 —— . _ Sp 0 e——  _____ Sp
oo oo 9o o © o o 9o 9o 9
SRASS IAE = SRRER IAE =
0,3851 0,4810
time ISE = time ISE =
0,0062 0,0085
0.08 0.08
0.06 0'06 g
Q2 0.04 - 2 004
0.02 MPC5 0.02 MPC6
0 T e - SP 0 .|| - SP
— N ™ S N IAE = SRRIIRI IAE =
0,5530 0,6118
time ISE = time ISE =
0,0106 0,0125
0.08 0.08
2 004 - Q004 -
0.02 MPC7 0.02 MPC8
0 I e . i SP 0 T e SP
O O O O © o o ©O O O © O
SR\ISER IAE = SRBER IAE =
. 0,6611 . 0,7033
time ISE = time ISE =
0,0142 0,0159
0.1 01 —————
0.08 0.08 -
o 006 o 006
X 0.04 - < 0.04 - VPCL0
0.02 - MPC9 0.02 -
0 T cececee SP O TR |00 e e e— - - SP
o O © O © O o O O O © o
SRRIBER IAE= SRRER IAE=
0,7400 0,7728
time ISE = time ISE =
0,0174 0,0188
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Lampiran 9: Respon x5 pada Ts = 0,1; P = 12; M = 2; Skenario 1

0.18 - 008 -
13 1 006§
@ 008 % 004
0.03 b MPC1 0.02 MPC2
. ... Sp 0 — _____
-0'Ozoooooo o 0o oo oo 5P
SRFL IAE = ERME IAE =
1,5175 0,2564
time ISE = time ISE =
0,0755 0,0036
0.08 0.08
Q004 - QL 0.04 -
0.02 MPC3 0.02 MPC4
0 ———  _____ SP 0 e—— oo SP
O O O ©o o o O O O O O O
o O O O O IAE = o © O O O |AE =
— N M < un — N MO < un
0,3501 0,4517
time ISE = time ISE =
0,0052 0,0076
0.08 0.08
0.06 0'06 g
Q004 - 2 004 -
0.02 MPC5 0.02 MPC6
0 | T e SP 0 EE—— SP
O O © O O o O O O O © O
SR8 8RR IAE = SRRSR IAE =
0,5312 . 0,5912
time ISE = time ISE =
0,0098 0,0118
0.08 0.08
2 004 - Q004 -
0.02 MPC7 0.02 MPC8
0 T e — - - SP 0 T e - SP
O O O O © © o O O O © ©
SRIIRI IAE = S2228 % IAE =
0,6400 0,6812
time ISE = time ISE =
0,0136 0,0153
0.1 - 0.1 -
0.08 - 0.08 -
El 0'06 _g Q 0'06 ]
< 004 - X 004 -
0.02 - MPC9 0.02 - ——— MPC10
0 —— . P 0 — e sp
©88888 ©c88888
a4 N M S 0 IAE = - N N S IAE =
0,7147 0,7427
time ISE = time ISE =
0,0170 0,0185
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Lampiran 10: Program Simulasi Single MPC pada Skenario 2

if ~mpcchecktoolboxinstalled('simulink")
disp('Simulink(R) is required to run this demo.')
return
end
if ~mpcchecktoolboxinstalled('scd")
disp('Simulink Control Design(R) is required to run this
demo. ")
return
en

o
o

o\°

% Set initial states and inputs
yp = [0.99; 0.02];

up = [2.7063; 3.2063; 1; 0.5; 1];

% Compute initial condition

[x0, u0, yO0, dx] = trim('cola inout', [], up, yp, [1, [1 2], 2);
% Obtain linear model

[a, b, ¢, d] = linmod('cola inout', x0, u0);

% Verify that the linear model is open-loop stable at this
condition
eig(a)

% All eigenvalues-are negative so the plant.is open=loop-stable.

% Configure a state-space model for use in MPC
Cola = ss(a, b, c, d);

Cola.InputName = {'LT', 'VB',6"F',6 'zE', 6 'qgF'};
Cola.OutputName = {'y D', 'y B'};

°

oe

% Designate the reflux and boil up flow as the manipulated
variable.
Cola.InputGroup.MV = [1,2];

oo
o

o\

o\°

The other three inputs are unmeasured.disturbances.
ola.InputGroup.UD = [3,4,5];

o
°

a0 Q

% Create the MPC model format and set the nominal conditions.
Model.Plant = Cola;

Model.Nominal.X = x0;

Model .Nominal.Y = yO0;

Model.Nominal.U = [u0(1);u0(2);0;0;0]; % NOTE: nominal values for
unmeasured disturbance must be zero.

%% Define a MPC Controller

Ts = 0.1; % Sampling time (minutes)

P =12;

M= 2;

MPC = mpc (Model, Ts,P,M);

% The goal will be to track a specified transition in the bottom
% concentration. The top concentration will be measured and used

e

n

% state estimation but the controller will not attempt to regulate
it

% directly. It will vary as needed to regulate the bottom
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concentration. Thus,
% set its MPC weight to zero.
MPC.Weights.OV = [1 1];

% Controller blocks in a feedback configuration.
open system('Cola MMPC 1")

oe
oe

o

s Set plot scales and simulate the response.
set param('Cola MMPC 1/Measurements', 'Open','on')
set param('Cola MMPC 1/Manipulated Var', 'Open','on')

o\

% Modify Controller Design: Increase Estimator Signal-to-Noise
The controller is stable but its disturbance rejection is

oe

sluggish. Try

% increasing the state estimator signal-to-noise by a factor of 10
and test

% the design again.

$D = ss(getindist (MPC)) ;

$D.b = eye(2)*10;

%set (D, 'InputName', [], 'OutputName', [], ' InputGroup', [], 'OutputGroup
YL

%$setindist (MPC, 'model', D);

%% Cola_ Setpoints

N=500;

t1=100;

t2=200;

t3=300;

t4=400;

T(1:N,:)=0.05;

T(tl:N,:)=0.05;

T(t2:N,:)=0.05;

T(t3:N,:)=0.05;

T(t4:N, :)=0.05;

Cola Setpoints.time = [1:N]';

Cola Setpoints.signals.values = [0.99*%ones(N,1) T(1l:N,1)];
%% Cola Disturbance

N=500;

t1=100;

t2=200;

£3=300;

t4=400;

T(1:N,:)=1.0;

T(tl:N,:)=1.2;

T(t2:N,:)=1.5;

T(t3:N,:)=1.4;

T(t4:N,:)=1.0;

Cola Disturbance.time = [1:N]';
Cola Disturbance.signals.values = T(1l:N,1);

oo
00

open_system('Cola MMPC 1/MPC Controller')

o
o0

% Simulate model.
sim('Cola MMPC 1',1:N)
t=1:N;

Sfigure (2)

subplot 211

plOt (t, yD, 'r==")
subplot 212
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n 0

o

I
I

oo "o

lot(t,xB, 'g-——-")
xlswrite('SP.xlsx', xB(:,1), 'SpPl', 'D2:D301")
xlswrite('SP.xlsx', yD(:,1), 'SP1', '02:0301")

AE MPC2
SE_MPC2

ones (1,N)*abs (xB(:,2) - xB(:,1))
(xB(:,2) - xB(:,1))" * (xB(:,2) - xB(:,1))
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Lampiran 11: Respon x5z pada Ts =0,72; P = 66; M = 26; Skenario 2

0.1 0.1 ~
0.08 0.08
o 006 o 006 -
< 0.04 < 0.04 -
0.02 - MPC1 0.02 MPC2
0 — ____ Sp 0 — Sp
oo o999 oo oooo
& 6 & o o IAE = [sR<-R-R-1=| IAE =
time ISE= time ISE =
0,0313 0,0162
0.1 -
0.08 +—F5—— Oodé ]
g 006 1 w 006 -
x 0.04 - x 0.04 -
002 4— ¥ MPC3 0.02 MPC4
0 — __ Sp 0 e— <p
o§§§§§ T °§§§§§ IAE =
1,0899 1,1903
time ISE = time ISE =
0,0179 0,0201
0.1 - 0.08
0.08 - 0.06
0.06 ;
) [~ ]
X 004 - = 004
0.02 - MPC5 0.02 MPC6
0 e—— ___.__ Sp 0 —— _____ sp
o o o 9 oo oo o909 9o
SRR &R IAE - SR8 88 IAE =
1,2818 1,3537
time ISE = time ISE =
0,0222 0,0241
0.08 0.1
0.06 0.08
0.06
) J )
= 004 X 004 -
0.02 MPC7 0.02 MPC8
0 — sp 0 — sp
o o0 0o o9 oo oo o9
SREEER IAE = SRR 88 IAE =
1,4087 X 1,4551
time ISE = time ISE =
0,0258 0,0274
0.1 0.1 -+
0.08 0.08 -
o 006 w 006
< 004 - X 0.04 -
0.02 - MPC9 0.02 - MPC10
0 e SP O e SP
o o oo o9 ©gg888s8
SRIER IAE = a4 N ® F b IAE =
1,4905 1,5201
time ISE = time ISE =
0,0287 0,0300
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Lampiran 12: Respon x5z pada Ts = 0,53; P = 67; M = 27; Skenario 2

0.15

0.08
0.1 - 0.06 L
Q Q004 _;F
0.05 MPC1 0.02 MPC2
0 — o Sp 0 e— SP
O O © O © o o O O O O O
S © O © o |AE = S © o o o IAE =
NN < N - NN < N
1,7666 1,0354
time ISE = time ISE =
0,0381 0,0156
0.08 - 0.08
0.06 - 0.06
2 004 - 2 004 -
0.02 MPC3 0.02 MPC4
0 e— _____ Sp 0 eee———— _____ Sp
oo o999 oo oo 9o o
S 6 o o o IAE = S & 6 6 o IAE =
— N NN < N — N NN < 0
1,0431 1,1560
time ISE = time ISE =
0,0170 0,0195
0.08 0.08
0.06 0.06
D 004 - 2 0.04
0.02 MPC5 0.02 MPC6
0 B SP 0 "R o SP
°gg88s8 °gg888sg
SR8 3 IAE = - N ™ < IAE =
1,2529 1,3291
time ISE = time ISE =
0,0218 0,0239
0.08 0.1
o
[-2) ] «Q :
= 004 < 0.04
0.02 MPC7 002 4 — ¥ MPC8
0 . e i SP 0 - SP
© 888838 IAE = © 88888 IAE =
— N N < N - - N M g ;N
1,3902 1,4400
time ISE = time ISE =
0,0258 0,0275
0.1 ~ 0.1
0.08 - 0.08
o 0.06 o 006
< 004 - < 004
0.02 - MPC9 0.02 4 MPC10
0 T e e - SP 0 T oo SP
© 8883838 IAE = ©88888 IAE =
- N N < un — NN < N
1,4791 1,5126
time ISE = time ISE =
0,0290 0,0304
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Lampiran 13: Respon x5 pada Ts = 0,36; P = 69; M = 29; Skenario 2

015 —m———— 0.08 -
01 J 0.06 -
2 Q004
0.05 MPC1 0.02 MPC2
O _____ SP 0 TR e e e -- SP
©88888 ©88888
4 N ®m < 1n IAE = 4 N ®m I 0 IAE =
1,6111 0,9464
time ISE = time ISE =
0,0367 0,0135
008 — 0.08
0.06 0.06
Q 004 - % 004 -
0.02 MPC3 0.02 MPC4
0 —— SP 0 ee—— __._._._ N
O O O O O O o O O O © o
SR2ER IAE = S R]I2I IAE =
0,9831 1,1034
time ISE = time ISE =
0,0152 0,0178
0.08 0.08
0.06 0.06
Q004 - 2 004 -
0.02 MPC5 0.02 MPC6
0 T —— SP 0 TS——— SP
o O O © O © o O © © © O
SRRER IAE = SR38% IAE =
. 1,2026 . 1,2845
time ISE = time ISE =
0,0202 0,0224
0.08 0.1
b
M
Q004 - 2 o004
0.02 MPC7 0.02 - MPC8
0 T L e - SP 0 T e - SP
o O O O © O o O O O © o
SR8ER IAE = e 28 2 IAE =
1,3505 1,4057
time ISE = time ISE =
0,0243 0,0261
01 - 0.1
0.08 - 0.08
o 006 o 0.06
< 004 - X< 004 -
0.02 - MPC9 0.02 - MPC10
0 t—— .. sp 0 — oo sp
O O O ©O O o el elolNolNolNoel
SRIIR IAE = SSR%8S3 IAE =
1,4518 1,4932
time ISE = time ISE =
0,0277 0,0292
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Lampiran 14: Respon x5 pada Ts = 0,29; P = 70; M = 30; Skenario 2

0.14 - 0.08 ~
0.09 0.06 1
g 2 004 -
0.04 MPC1 0.02 MPC2
00] |I—— == Sp 0 — SP
©c oo o900 o oo 9o o
SR8ER IAE = SR&8ER IAE =
1,5191 0,8995
time ISE = time ISE=
0,0345 0,0122
0.08 0.08
0.06 - 0.06
Q 004 - 9 004 -
0.02 MPC3 0.02 MPC4
0 —— ____ Sp 0 ee— _____ sp
oo o9 9o ©c o oo oo
SR®SR IAE = SR&8SR IAE =
) 0,9519 ) 1,0752
time ISE = time ISE =
0,0142 0,0169
0.08 0.08
0.06 0.06
2 004 - Q004
0.02 MPC5 0.02 MPC6
O T—— SP 0 TE——— SP
©c o0 9o oo ©c o o999
SRIER IAE = SR88R IAE=
) 1,1762 ) 1,2595
time ISE = time ISE =
0,0193 0,0215
0.08 0.08
0.06 0.06
< 004 £ 004 4
0.02 MPC7 0.02 MPC8
0 — sp 0 ee— . Sp
©cooooo o o 9o o 9o
SRISR IAE = g923¢22 IAE =
1,3273 1.3843
time ISE = time ISE =
0,0234 0,0252
0.1 - 0.1 -
0.08 - 0.08 -
o 0.06 o 006
< 004 - X< 004 -
0.02 - MPC9 0.02 - MPC10
0 —_____ sp 0 — - sp
©cooo9ooo oo oo oo
SRRSER IAE = SRIER IAE =
1,4342 1,4787
time ISE = time ISE =
0,0269 0,0284
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Lampiran 15: Respon x5z pada Ts=0,1; P = 12; M = 2; Skenario 2

0.2 -

0.08 +————
0.15 - 0.06 -
2 01 @ 004 -
0.05 MPC1 0.02 MPC2
0 — oo Sp 0 — _____ sp
O O ©O O © o o O O © O o
Se8¢e8 IAE = S88¢8 1A =
2,1758 0,8016
time ISE = time ISE =
0,0819 0,0094
0.08 +————— 0.08
0.06 - 0.06
QL 0.04 - 2 004 -
0.02 MPC3 0.02 MPC4
0 — _____ sp 0 ee—— _____ sp
°g88888 °gg8g88s
Sggq-m IAE = — N M < 10 IAE =
0,8568 0,9853
time ISE = time ISE =
0,0115 0,0142
0.08 0.08
0.06 0.06
2 004 - Q2 004 -
0.02 MPC5 0.02 MPC6
0 e—— _____ Sp 0 —— _____ sp
o O © O © o o O ©O O © O
SRIeR IAE = SRIER IAE =
1,0919 1,1735
time ISE = time ISE =
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0.08 0.08
0.06 0.06
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0.02 MPC7 0.02 MPC8
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O O O O © O O © O © © o
SR8SER IAE= SR8SR IAE=
1,2402 . 1,2954
time ISE = time ISE =
0,0212 0,0231
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0.08 008 4————
o 0.06 o 006 -
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0 EEE——— SP O TEEE——— SP
o O O ©O O o O O O O o o
SRISR IAE = SRRER IAE =
1,3386 1,3745
time ISE = time ISE =
0,0249 0,0265
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Lampiran 16: Program Simulasi MMPC Dua Model pada Skenario 1

if ~mpcchecktoolboxinstalled('simulink")
disp('Simulink(R) is required to run this demo.')
return
end
if ~mpcchecktoolboxinstalled('scd")
disp('Simulink Control Design(R) is required to run this
demo. ")
return
en

o
o

o\°

% Set initial states and inputs
yp = [0.99; 0.02];

up = [2.7063; 3.2063; 1; 0.5; 1];

% Compute initial condition

[x0, u0, yO0, dx] = trim('cola inout', [], up, yp, [1, [1 2], 2);
% Obtain linear model

[a, b, ¢, d] = linmod('cola inout', x0, u0);

% Verify that the linear model is open-loop stable at this
condition
eig(a)

% All eigenvalues-are negative so the plant.is open=loop-stable.

% Configure a state-space model for use in MPC
Cola = ss(a, b, c, d);

Cola.InputName = {'LT', 'VB',6"F',6 'zE', 6 'qgF'};
Cola.OutputName = {'y D', 'y B'};

°

oe

% Designate the reflux and boil up flow as the manipulated
variable.
Cola.InputGroup.MV = [1,2];

oo
o

o\

o\°

The other three inputs are unmeasured.disturbances.
ola.InputGroup.UD = [3,4,5];

o
°

a0 Q

% Create the MPC model format and set the nominal conditions.
Model.Plant = Cola;

Model.Nominal.X = x0;

Model .Nominal.Y = yO0;

Model.Nominal.U = [u0(1);u0(2);0;0;0]; % NOTE: nominal values for
unmeasured disturbance must be zero.

%% Define a MPC Controller

Ts = 0.1; % Sampling time (minutes)

P =12;

M= 2;

MPC = mpc (Model, Ts,P,M);

% The goal will be to track a specified transition in the bottom
% concentration. The top concentration will be measured and used

e

n

% state estimation but the controller will not attempt to regulate
it

% directly. It will vary as needed to regulate the bottom
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concentration. Thus,
% set its MPC weight to zero.

MPC.Weights.OV = [1 1];

% Controller blocks in a feedback configuration.

open system('Cola MMPC 1")

oe
o°

o

s Set plot scales and simulate the response.
set param('Cola MMPC 1/Measurements', 'Open','on')
set param('Cola MMPC 1/Manipulated Var', 'Open','on')

o\

% Modify Controller Design: Increase Estimator Signal-to-Noise
The controller is stable but its disturbance rejection is

oe

sluggish. Try

% increasing the state estimator signal-to-noise by a factor of 10
and test

% the design again.

%D = ss(getindist (MPC)) ;

$D.b = eye(2)*10;

%set (D, 'InputName', [], 'OutputName', [], ' InputGroup', [], 'OutputGroup
YL

%$setindist (MPC, 'model', D);

%% Cola_ Setpoints

N=500;

t1=100;

t2=200;

t3=300;

t4=400;

T(1:N,:)=0.05;

T(tl:N,:)=0.05;

T(t2:N,:)=0.05;

T(t3:N,:)=0.05;

T(t4:N, :)=0.05;

Cola Setpoints.time = [1:N]';

Cola Setpoints.signals.values = [.99%cones (N,1) T(1:N,1)];
%% Cola Disturbance

N=500;

t1=100;

t2=200;

£3=300;

t4=400;

T(1:N,:)=1.0;

T(tl:N,:)=1.2;

T(t2:N,:)=1.5;

T(t3:N,:)=1.4;

T(t4:N,:)=1.0;

Cola Disturbance.time = [1:N]';
Cola Disturbance.signals.values = T(1l:N,1);

oo
00

open_system('Cola MMPC 1/MPC Controller')

o
°

o

Simulate model.
im('Cola MMPC 1',1:N)
%% Design Another Controller for the Final Operating Condition
yp = [0.99; 0.03];

&
e

0 o°

oe

o

% Compute initial condition
[x0, u0, y0, dx] = trim('cola inout', [], up, yp, [1, [1 21, 2);
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oe
oe

Obtain linear model
a, b, ¢, dl = linmod('cola inout', x0, u0);

o
e

o0 — oP

% Verify that the linear model is open-loop stable at this
condition
eig(a)

o
o

o\°

oe

All eigenvalues are negative so the plant is open-loop stable.

o\°

o\°

Configure a state-space model for use in MPC
Cola = ss(a, b, c, d);

Cola.InputName = {'LT', 'VB','EF','zF',"'gF"'};
Cola.OutputName = {'y D', 'y B'};

% Designate the coolant temperature as the manipulated variable.
Cola.InputGroup.MV = [1,2];

% The other two inputs are unmeasured disturbances.
ola.InputGroup.UD = [3,4,5];

Create the MPC model format and set the nominal conditions.
MPC2 = MPC;

MPC2.Model.Plant = Cola;

Model.Nominal.X = x0;

Model .Nominal.Y yO0;

Model .Nominal.U [ud(1);u0(2);0;0;0]; % NOTE: nominal wvalues for
unmeasured disturbance must be zero.

$set param('Cola MMPC 1/MPC .Controller', ''mpcobj', 'MPC2')

%% Control the Plant With the Multiple MPC Controllers Block

% The following model uses the Multiple MPC Controllers block
instead of

% the MPC Controller block to implement three MPC controllers
across the

% operating range.

open_system('Cola MMPC 2')

o
°

o\°

oe

Note that it has been configured to use the three controllers in

o°

sequence: MPC/MPC5/MPC2.
open_system('Cola MMPC 2/Multiple MPC Controllers')

o
°

o\°

o\°

Note also that the two switches specify when to switch from one
controller to another. The rules are:

If CSTR concentration >= 8, use MPC

If 3 <= CSTR concentration < 8, use MPC5

If CSTR concentration < 3, use MPC2

Simulate with the Multiple MPC Controllers block
set_param('ColaiMMPci2/Measurements','Open','on');

set param('Cola MMPC 2/Manipulated Var', 'Open','on');
sim('Cola MMPC 2',1:N)

oe

o o o

o\°

o\°

IAE MMPC=ones (1,N)*abs (xB(:,2) - xB(:,1))

ISE MMPC=(xB(:,2) - xB(:,1))"'*(xB(:,2) - xB(:,1))

%$s = xlswrite('MMPC.x1lsx', xB(:,1), 'SP2', 'L2:L201")
%$s = xlswrite('MMPC.x1lsx', yD(:,1), 'SP2', 'W2:W201"')
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Lampiran 17: Program Simulasi MMPC Tiga Model pada Skenario 1

if ~mpcchecktoolboxinstalled('simulink")
disp('Simulink(R) is required to run this demo.')
return
end
if ~mpcchecktoolboxinstalled('scd")
disp('Simulink Control Design(R) is required to run this
demo. ")
return
en

o
o

o\°

% Set initial states and inputs
yp = [0.99; 0.04];

up = [2.7063; 3.2063; 1; 0.5; 1];

% Compute initial condition

[x0, u0, yO0, dx] = trim('cola inout', [], up, yp, [1, [1 2], 2);
% Obtain linear model

[a, b, ¢, d] = linmod('cola inout', x0, u0);

% Verify that the linear model is open-loop stable at this
condition
eig(a)

% All eigenvalues-are negative so the plant.is open=loop-stable.

% Configure a state-space model for use in MPC
Cola = ss(a, b, c, d);

Cola.InputName = {'LT', 'VB',6"F',6 'zE', 6 'qgF'};
Cola.OutputName = {'y D', 'y B'};

°

oe

% Designate the reflux and boil up flow as the manipulated
variable.
Cola.InputGroup.MV = [1,2];

oo
o

o\

o\°

The other three inputs are unmeasured.disturbances.
ola.InputGroup.UD = [3,4,5];

o
°

a0 Q

% Create the MPC model format and set the nominal conditions.
Model.Plant = Cola;

Model.Nominal.X = x0;

Model .Nominal.Y = yO0;

Model.Nominal.U = [u0(1);u0(2);0;0;0]; % NOTE: nominal values for
unmeasured disturbance must be zero.

%% Define a MPC Controller

Ts = 0.1; % Sampling time (minutes)

P =12;

M= 2;

MPC = mpc (Model, Ts,P,M);

% The goal will be to track a specified transition in the bottom
% concentration. The top concentration will be measured and used

e

n

% state estimation but the controller will not attempt to regulate
it

% directly. It will vary as needed to regulate the bottom
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concentration. Thus,
% set its MPC weight to zero.

MPC.Weights.OV = [1 1];

% Controller blocks in a feedback configuration.

open system('Cola MMPC 1")

oe
o°

o

s Set plot scales and simulate the response.
set param('Cola MMPC 1/Measurements', 'Open','on')
set param('Cola MMPC 1/Manipulated Var', 'Open','on')

o\

% Modify Controller Design: Increase Estimator Signal-to-Noise
The controller is stable but its disturbance rejection is

oe

sluggish. Try

% increasing the state estimator signal-to-noise by a factor of 10
and test

% the design again.

%D = ss(getindist (MPC)) ;

$D.b = eye(2)*10;

%set (D, 'InputName', [], 'OutputName', [], ' InputGroup', [], 'OutputGroup
YL

%$setindist (MPC, 'model', D);

%% Cola_ Setpoints

N=500;

t1=100;

t2=200;

t3=300;

t4=400;

T(1:N,:)=0.05;

T(tl:N,:)=0.05;

T(t2:N,:)=0.05;

T(t3:N,:)=0.05;

T(t4:N, :)=0.05;

Cola Setpoints.time = [1:N]';

Cola Setpoints.signals.values = [.99%cones (N,1) T(1:N,1)];
%% Cola Disturbance

N=500;

t1=100;

t2=200;

£3=300;

t4=400;

T(1:N,:)=1.0;

T(tl:N,:)=1.2;

T(t2:N,:)=1.5;

T(t3:N,:)=1.4;

T(t4:N,:)=1.0;

Cola Disturbance.time = [1:N]';
Cola Disturbance.signals.values = T(1l:N,1);

oo
00

open_system('Cola MMPC 1/MPC Controller')

o
°

o

Simulate model.
im('Cola MMPC 1',1:N)
%% Design Another Controller for the Final Operating Condition
yp = [0.99; 0.05];

&
e

0 o°

oe

o

% Compute initial condition
[x0, u0, y0, dx] = trim('cola inout', [], up, yp, [1, [1 21, 2);
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oe
oe

Obtain linear model
a, b, ¢, dl = linmod('cola inout', x0, u0);

o
e

o0 — oP

% Verify that the linear model is open-loop stable at this
condition
eig(a)

o
o

o\°

oe

All eigenvalues are negative so the plant is open-loop stable.

o\°

o\°

Configure a state-space model for use in MPC
Cola = ss(a, b, c, d);

Cola.InputName = {'LT', 'VB','EF','zF',"'gF"'};
Cola.OutputName = {'y D', 'y B'};

o\°
o

o\°

Designate the coolant temperature as the manipulated variable.
Cola.InputGroup.MV = [1,2];

o\°
o

o\°

The other two inputs are unmeasured disturbances.
ola.InputGroup.UD = [3,4,5];

e oo
o

Create the MPC model format and set the nominal conditions.
MPC2 = MPC;

MPC2.Model.Plant = Cola;

Model.Nominal.X = x0;

Model .Nominal.Y vO0;

Model .Nominal.U [ud(1);u0(2);0;0;0]; % NOTE: nominal wvalues for
unmeasured disturbance must be zero.

$set param('Cola MMPC 1/MPC Controller', 'mpcobj', 'MPC2')

%% Design Another Controller for the Final Operating.Condition
yp = [0.99; 0.06];

% Compute initial condition

[x0, u0, y0, dx] = trim('cola inout', []1, up, yp, [I1, [1 21, 2);

Obtain linear model
b, ¢, d] = linmod('cola inout', x0, u0);

oC — o\
00 @
~

oe

Verify that the linear model is open-loop stable at this
condition
eig(a)

o)

o

oe

o\°

All eigenvalues are negative so the plant is open-loop stable.

o o

Configure a state-space model for use in MPC
Cola = ss(a, b, c, d);

Cola.InputName = {'LT', 'VB','F','zF',"'gF"'};
Cola.OutputName = {'y D', 'y B'};

% Designate the coolant temperature as the manipulated variable.
Cola.InputGroup.MV = [1,2];

% The other two inputs are unmeasured disturbances.
Cola.InputGroup.UD = [3,4,5];

% Create the MPC model format and set the nominal conditions.
MPC3 = MPC;

MPC3.Model.Plant = Cola;

Model.Nominal.X = x0;
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Model .Nominal.Y = y0;

Model .Nominal.U [u0(1);u0(2);0;0;0]; % NOTE: nominal values for
unmeasured disturbance must be zero.

%% Control the Plant With the Multiple MPC Controllers Block

% The following model uses the Multiple MPC Controllers block
instead of

% the MPC Controller block to implement three MPC controllers
across the

% operating range.

open_system('Cola MMPC 3')

% Note that it has been configured to use the three controllers in

sequence: MPC/MPC5/MPC2.
open_system('Cola MMPC 3/Multiple MPC Controllers')

% Note also that the two switches specify when to switch from one
% controller to another. The rules are:

% If CSTR concentration >= 8, use MPC

% If 3 <= CSTR concentration < 8, use MPC5

% If CSTR concentration < 3, use MPC2

% Simulate with the Multiple MPC Controllers block
set param('Cola MMPC 3/Measurements', 'Open', 'on');
set _param('Cola MMPC 3/Manipulated Var';, 'Open', "on');
sim('Cola MMPC 3',1:N)

t=1:N;

figure (4)

subplot 211

plot(t,yD,'c")

subplot 212

plot (t,xB)

IAE MMPC=ones (1,N)*abs (xB(:,2) - xB(:,1))

ISE MMPC=(xB(:,2) - xB(:,1))"'"*(xB(:,2) - xB(:,1))

%s = xlswrite ('SingleMPC.xlsx', xB(:,2), «'MMPC', 'B2:B201")
%s = xlswrite('SingleMPC.xlsx', xB(:,1), 'MMPC', 'C2:C201")
%s = xlswrite('SingleMPC.x1lsx', /yD(:,1), 'MMPC', 'N2:N201")
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Lampiran 18: Respon xz pada MMPC Dua Model; Skenario 1

MPC2.3 MPC2.4
switch IAE ISE switch IAE ISE
0.01 | 0.2893 | 0.0041 0.01 | 0.3498 | 0.0050
0.02 | 0.2854 | 0.0039 0.02 | 0.3409 | 0.0046
0.03 | 0.2804 | 0.0038 0.03 | 0.3332 | 0.0044
0.04 | 0.2733 | 0.0037 0.04 | 0.3205| 0.0041
0.05| 0.2582 | 0.0036 0.05 | 0.2890 | 0.0039
0.06 | 0.2584 | 0.0036 0.06 | 0.2606 | 0.0037
MPC2.5 MPC2.6
switch TIAE ISE switch IAE ISE
0.01 | 0.3983 | 0.0058 0.01 | 0.4357 | 0.0065
0.02 | 0.3851 | 0.0053 0.02 | 0.4190 | 0.0058
0.03 | 0.3743 | 0.0049 0.03 | 0.4062 | 0.0054
0.04 | 0.3549 | 0.0045 0.04 | 0.3845 | 0.0048
0.05 | 0.3191 | 0.0043 0.05 | 0.3474 | 0.0047
0.06 | 0.2624 | 0.0038 0.06 | 0.2639 | 0.0038
MPC3.4 MPC3.5
switch IAE ISE switch IAE ISE
0.01 | 0.4024 | 0.0062 0.01 | 0.4433 | 0.0070
I 0.02 | 0.3973 | 0.0059 0.02 | 0.4342 | 0.0065
0.03 | 0.3908 | 0.0057 0.03 | 0.4238 | 0.0061
0.04 | 0.3857 | 0.0056 0.04 | 0.4168 | 0.0060
0.05 | 0.3714 | 0.0056 0.05 | 0.3921 | 0.0059
0.06 | 0.3524 | 0.0053 0.06 | 0.3543 | 0.0053
MPC3.6 MPC4.5
switch IAE ISE switch IAE ISE
0.01 | 0.4765| 0.0077 0.01 | 0.4879 | 0.0083
0.02 | 0.4634 | 0.0071 0.02 | 0.4832 | 0.0081
0.03 | 0.4505 | 0.0065 0.03 | 0.4805| 0.0080
0.04 | 0.4432| 0.0064 0.04 | 0.4790 | 0.0080
0.05| 0.4093 | 0.0063 0.05| 0.4681 | 0.0080
0.06 | 0.3559 | 0.0054 0.06 | 0.4624 | 0.0078
MPC4.6 MPC5.6
switch IAE ISE switch IAE ISE
0.01 | 0.5171 | 0.0089 0.01 | 0.5553 | 0.0103
0.02 | 0.5086 | 0.0086 0.02 | 0.5535| 0.0102
0.03 | 0.5042 | 0.0084 0.03 | 0.5524 | 0.0102
0.04 | 0.5024 | 0.0084 0.04 | 0.5520 | 0.0102
0.05 | 0.4825| 0.0083 0.05 | 0.5433 | 0.0102
0.06 | 0.4742 | 0.0082 0.06 | 0.5434| 0.0101
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Lampiran 19: Respon xz pada MMPC Tiga Model; Skenario 1

MPC2.34

MPC2.3.5

switchl

switch2

IAE

switchl

switch2

IAE

0.02

0.3448

0.03

0.3389

0.04

0.3309

0.05

0.3140

0.06

0.2915

0.02

0.3889

0.03

0.3788

0.04

0.3660

0.05

0.3397

0.06

0.2934

0.03

0.3365

0.04

0.3279

0.05

0.3104

0.06

0.2876

0.03

0.3770

0.04

0.3625

0.05

0.3361

0.06

0.2895

0.04

0.3239

0.05

0.3057

0.06

0.2827

0.04

0.3586

0.05

0.3315

0.06

0.2846

0.05

0.2991

0.06

0.2756

0.05

0.3248

0.06

0.2775

0.06

0.2605

0.06

0.2624

MPC2.3.6

MPC2.4.5

switch2

TAE

switch2

IAE

0.02

0.4228

0.03

0.4096

0.04

0.3947

0.05

0.3622

0.06

0.2950

0.02

0.3931

0.03

0.3877

0.04

0.3835

0.05

0.3712

0.06

0.3518

0.03

0.4084

0.04

0.3914

0.05

0.3586

0.06

0.2911

0.03

0.3796

0.04

0.3746

0.05

0.3625

0.06

0.3429

0.04

0.3873

0.05

0.3538

0.06

0.2862

0.04

0.3664

0.05

0.3550

0.06

0.3352

0.05

0.3468

0.06

0.2791

0.05

0.3428

0.06

0.3225

0.06
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Lampiran 19 (lanjutan): Respon xz pada MMPC Tiga Model; Skenario 1

MPC2.4.6 MPC2.5.6
switchl | switch2 | TAE ISE switchl | switch2 | TAE ISE
0.02 | 0.4264 | 0.0061 0.02 | 0.4311 | 0.0063
0.03 | 0.4175 | 0.0058 0.03 | 0.4272 | 0.0062
0.01 0.04 | 0.4113 | 0.0056 | 0.01 0.04 | 0.4257 | 0.0061
0.05 | 0.3908 | 0.0056 0.05 | 0.4159 | 0.0061
0.06 | 0.3534 | 0.0051 0.06 | 0.3999 | 0.0058
0.03 | 0.4096 | 0.0055 0.03 | 0.4140 | 0.0056
0.02 0.04 | 0.4023 | 0.0053 0.02 0.04 | 0.4126 | 0.0056
0.05 | 0.3821 | 0.0053 0.05 | 0.4029 | 0.0056
0.06 | 0.3446 | 0.0047 0.06 | 0.3867 | 0.0053
0.04 | 0.3951 | 0.0051 0.04 | 0.4017 | 0.0053
0.03 0.05 | 0.3747 | 0.0050 | 0.03 0.05 | 0.3924 | 0.0052
0.06 | 0.3368 | 0.0045 0.06 | 0.3759 | 0.0050
0.04 0.05 | 0.3628 | 0.0048 0.04 0.05 | 0.3738 | 0.0048
0.06 | 0.3241 | 0.0042 0.06 | 0.3566 | 0.0045
0.05 0.06 | 0.2927 | 0.0040 | 0.05 0.06 | 0.2639 | 0.0038
MPC3.4.5 MPC3.4.6
switchl | switch2 | TAE ISE switchl | switch2 | IAE ISE
0.02 | 0.4384 | 0.0067 0.02 | 0.4670 | 0.0072
0.03 | 0.4345 | 0.0066 0.03 | 0.4609 | 0.0070
0.01 0.04 | 0.4325 | 0.0065 0.01 0.04 | 0.4585 | 0.0069
0.05 | 0.4213 | 0.0065 0.05 | 0.4379 | 0.0069
0.06 | 0.4044 | 0.0062 0.06 | 0.4060 | 0.0063
0.03 | 0.4295 | 0.0064 0.03 | 0.4559 | 0.0067
0.02 0.04 | 0.4274 | 0.0063 0.02 0.04 | 0.4534 | 0.0067
0.05] 0.4163 | 0.0063 0.05 | 0.4328 | 0.0067
0.06 | 0.3993 | 0.0060 0.06 | 0.4009 | 0.0060
0.04 | 0.4212 | 0.0061 0.04 | 0.4474 | 0.0065
0.03 0.05 | 0.4101 | 0.0061 0.03 0.05 | 0.4268 | 0.0064
0.06 | 0.3929 | 0.0058 0.06 | 0.3945 | 0.0058
0.04 0.05 | 0.4053 | 0.0060 0.04 0.05] 0.4224 | 0.0063
0.06 | 0.3877 | 0.0056 0.06 | 0.3893 | 0.0057
0.05 0.06 | 0.3735 | 0.0056 | 0.05 0.06 | 0.3751 | 0.0057
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Lampiran 19 (lanjutan): Respon xz pada MMPC Tiga Model; Skenario 1

MPC3.5.6 MPC4.5.6
switchl | switch2 | TAE ISE switchl | switch2 | TAE ISE
0.02 ] 0.4715 | 0.0074 0.02 | 0.5133 | 0.0088
0.03 | 0.4693 | 0.0074 0.03 | 0.5116 | 0.0087
0.01 0.04 | 0.4687 | 0.0073 0.01 0.04 | 0.5110 | 0.0087
0.05 | 0.4591 | 0.0073 0.05 | 0.5019 | 0.0087
0.06 | 0.4529 | 0.0072 0.06 | 0.4994 | 0.0086
0.03 | 0.4603 | 0.0069 0.03 | 0.5069 | 0.0085
0.02 0.04 | 0.4598 | 0.0069 0.02 0.04 | 0.5063 | 0.0085
0.05 | 0.4501 | 0.0069 0.05 | 0.4972 | 0.0085
0.06 | 0.4438 | 0.0068 0.06 | 0.4949 | 0.0084
0.04 | 0.4497 | 0.0065 0.04 | 0.5037 | 0.0084
0.03 0.05 | 0.4400 | 0.0065 0.03 0.05 | 0.4946 | 0.0084
0.06 | 0.4336 | 0.0064 0.06 | 0.4921 | 0.0083
0.04 0.05 | 0.4336 | 0.0063 0.04 0.05 | 0.4934 | 0.0084
0.06 | 0.4268 | 0.0062 0.06 | 0.4908 | 0.0083
0.05 0.06 | 0.4019 | 0.0062 | 0.05 0.06 | 0.4797 | 0.0083
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Lampiran 20: Respon xz pada MMPC Dua Model; Skenario 1

0.08 - 0.08 -
006 006 T—§———
Q@ 004 44— — Q@ 004 f——
0.02 MPC2.3 0.02 MPC2.4
0 — _____ sp 0 — _____ sp
°§8888 IAE = °§8888 IAE =
Mo 0,2582 NS 0,2606
time ISE = time ISE =
0,0036 0,0037
0.08 - 0.08 -
006 T4 —— 006 —f——
° 004 f— —— @ 004 f— ———
0.02 MPC2.5 0.02 MPC2.6
0 ——— _____ sp 0 Sp
e eolololeNe o O © O © O
lsR-ReR=K=] IAE = S 6 o & o IAE =
A < 0,2624 R Al 0,2639
time ISE = time ISE =
0,0038 0,0038
0.08 - 0.08 -
006~ {——— 006 ———
Q2 004 —n— 2 004 4——n
0.02 MPC3.4 0.02 MPC3.5
0 —— _____ sp 0 —— _____ sp
[elelelolNo ol [>elololNolNo)
Sg8¢gg IAE = $gs8g8g IAE =
0,3524 0,3543
time ISE = time ISE =
0,0053 0,0053
0.08 - 0.08 -
SO = e 006 & | ——
Q004 8 004 f4¥——
0.02 MPC3.6 0.02 MPC4.5
0 L | SP 0 S - SP
[elolololNolNol O OO0 O O o
SRRER IAE = SRRER IAE =
0,3559 0,4624
time ISE = time ISE =
0,0054 0,0078
0.08 - 0.08
0.06 _t 0.06 g
@ 004 44— — Q004
0.02 MPC4.6 0.02 MPC5.6
0 EE———— SP O TEEEE——— SP
©3838888 - ©88888 _
— N ™M < N IAE = — N ™M < N IAE =
0,4742 0,5433
time ISE = time ISE =
0,0082 0,0102
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Lampiran 21: Respon xz pada MMPC Tiga Model; Skenario 1

0.08
0.06 i
=X L
Q 0.04
MPC2.3.4
0.02
—==-Sp
0 IAE =
0 100 200 300 400 500 0,2605
time ISE =
0,0037
0.08
[
0.06 ~ k
Q@ 0.04
——— MPC2.3.5
! 0.02
; ——=-sp
i 0 IAE =
! 0 100 200 300 400 500 0,2624
! \i ISE =
= fme 0,0038
0.08
0.06 A
: ? A
' 2 0.04
; e MPC2.3.6
: 0.02
; —===SP
! 0 IAE =
| 0 100 200 300 400 500 0,2639
time ISE =
! 0,0038
0.08
0.06 i
N A
2 0.04
——MPC2.4.5
0.02
e P
0 IAE =
0 100 200 300 400 500 0,2911
time ISE =
0,0040

Lampiran 21(lanjutan): Respon x5 pada MMPC Tiga Model; Skenario 1
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0.08
0.06 ll
2 0.04 :
MPC2.4.6 |
0.02
—==-SpP
0 IAE =
100 200 300 400 500 0,2927
time ISE =
0,0040
0.08
0.06 t
2 0.04
—— MPC2.5.6
0.02
—==-SP
0 IAE =
100 200 300 400 500 0,2639
. ISE =
time
0,0038
0.08
0.06 ﬂ
@ 0,04
= MPC3.4.5
0.02
—==-5SP
0 IAE =
100 200 300 400 500 0,3735
time ISE =
0,0056
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Lampiran 21(lanjutan): Respon x5 pada MMPC Tiga Model; Skenario 1

0.08
0.06 F ll
2 0.04 i
MPC3.4.6 |
0.02 :
—===-SP :
0 IAE= |
0 100 200 300 400 500 03751 |
time ISE =
0,0057 |
‘ 0.08
0.06 &
. a
Q 0.04 i
: MPC3.5.6 |
: 0.02 :
| ----sp !
i 0 '
3 0 100 200 300 400 500 N
: 0,4019 |
time ISE =
i 0,0062 |
0.08
: 0.06 A
; 1
| 82 004
: e MIPC4.5.
! 0.02 -
= ===-SP
; 0
: 0 100 200 300 400 500 S
i 0,4797
i time ISE =
0,0083
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Lampiran 22: Program Simulasi MMPC Dua Model pada Skenario 2

if ~mpcchecktoolboxinstalled('simulink")
disp('Simulink(R) is required to run this demo.')
return
end
if ~mpcchecktoolboxinstalled('scd")
disp('Simulink Control Design(R) is required to run this
demo. ")
return
en

o
o

o\°

% Set initial states and inputs
yp = [0.99; 0.02];

up = [2.7063; 3.2063; 1; 0.5; 1];

% Compute initial condition

[x0, u0, yO0, dx] = trim('cola inout', [], up, yp, [1, [1 2], 2);
% Obtain linear model

[a, b, ¢, d] = linmod('cola inout', x0, u0);

% Verify that the linear model is open-loop stable at this
condition
eig(a)

% All eigenvalues-are negative so the plant.is open=loop-stable.

% Configure a state-space model for use in MPC
Cola = ss(a, b, c, d);

Cola.InputName = {'LT', 'VB',6"F',6 'zE', 6 'qgF'};
Cola.OutputName = {'y D', 'y B'};

°

oe

% Designate the reflux and boil up flow as the manipulated
variable.
Cola.InputGroup.MV = [1,2];

oo
o

o\

o\°

The other three inputs are unmeasured.disturbances.
ola.InputGroup.UD = [3,4,5];

o
°

a0 Q

% Create the MPC model format and set the nominal conditions.
Model.Plant = Cola;

Model.Nominal.X = x0;

Model .Nominal.Y = yO0;

Model.Nominal.U = [u0(1);u0(2);0;0;0]; % NOTE: nominal values for
unmeasured disturbance must be zero.

%% Define a MPC Controller

Ts = 0.1; % Sampling time (minutes)

P =12;

M= 2;

MPC = mpc (Model, Ts,P,M);

% The goal will be to track a specified transition in the bottom
% concentration. The top concentration will be measured and used

e

n

% state estimation but the controller will not attempt to regulate
it

% directly. It will vary as needed to regulate the bottom
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concentration. Thus,
% set its MPC weight to zero.

MPC.Weights.OV = [1 1];

% Controller blocks in a feedback configuration.

open system('Cola MMPC 1")

oe
o°

o

s Set plot scales and simulate the response.
set param('Cola MMPC 1/Measurements', 'Open','on')
set param('Cola MMPC 1/Manipulated Var', 'Open','on')

o\

% Modify Controller Design: Increase Estimator Signal-to-Noise
The controller is stable but its disturbance rejection is

oe

sluggish. Try

% increasing the state estimator signal-to-noise by a factor of 10
and test

% the design again.

%D = ss(getindist (MPC)) ;

$D.b = eye(2)*10;

%set (D, 'InputName', [], 'OutputName', [], ' InputGroup', [], 'OutputGroup
YL

%$setindist (MPC, 'model', D);

%% Cola_ Setpoints

N=500;

t1=100;

t2=200;

t3=300;

t4=400;

T(1:N,:)=0.05;

T(tl:N,:)=0.05;

T(t2:N,:)=0.05;

T(t3:N,:)=0.05;

T(t4:N, :)=0.05;

Cola Setpoints.time = [1:N]';

Cola Setpoints.signals.values = [.99%cones (N,1) T(1:N,1)];
%% Cola Disturbance

N=500;

t1=100;

t2=200;

£3=300;

t4=400;

T(1:N,:)=1.0;

T(tl:N,:)=1.2;

T(t2:N,:)=1.5;

T(t3:N,:)=1.4;

T(t4:N,:)=1.0;

Cola Disturbance.time = [1:N]';
Cola Disturbance.signals.values = T(1l:N,1);

oo
00

open_system('Cola MMPC 1/MPC Controller')

o
°

o

Simulate model.
im('Cola MMPC 1',1:N)
%% Design Another Controller for the Final Operating Condition
yp = [0.99; 0.03];

&
e

0 o°

oe

o

% Compute initial condition
[x0, u0, y0, dx] = trim('cola inout', [], up, yp, [1, [1 21, 2);
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oe
oe

Obtain linear model
a, b, ¢, dl = linmod('cola inout', x0, u0);

o
e

o0 — oP

% Verify that the linear model is open-loop stable at this
condition
eig(a)

o
o

o\°

oe

All eigenvalues are negative so the plant is open-loop stable.

o\°

o\°

Configure a state-space model for use in MPC
Cola = ss(a, b, c, d);

Cola.InputName = {'LT', 'VB','EF','zF',"'gF"'};
Cola.OutputName = {'y D', 'y B'};

% Designate the coolant temperature as the manipulated variable.
Cola.InputGroup.MV = [1,2];

% The other two inputs are unmeasured disturbances.
ola.InputGroup.UD = [3,4,5];

Create the MPC model format and set the nominal conditions.
MPC2 = MPC;

MPC2.Model.Plant = Cola;

Model.Nominal.X = x0;

Model .Nominal.Y yO0;

Model .Nominal.U [ud(1);u0(2);0;0;0]; % NOTE: nominal wvalues for
unmeasured disturbance must be zero.

$set param('Cola MMPC 1/MPC .Controller', ''mpcobj', 'MPC2')

%% Control the Plant With the Multiple MPC Controllers Block

% The following model uses the Multiple MPC Controllers block
instead of

% the MPC Controller block to implement three MPC controllers
across the

% operating range.

open_system('Cola MMPC 2')

o
°

o\°

oe

Note that it has been configured to use the three controllers in

o°

sequence: MPC/MPC5/MPC2.
open_system('Cola MMPC 2/Multiple MPC Controllers')

o
°

o\°

o\°

Note also that the two switches specify when to switch from one
controller to another. The rules are:

If CSTR concentration >= 8, use MPC

If 3 <= CSTR concentration < 8, use MPC5

If CSTR concentration < 3, use MPC2

Simulate with the Multiple MPC Controllers block
set_param('ColaiMMPci2/Measurements','Open','on');

set param('Cola MMPC 2/Manipulated Var', 'Open','on');
sim('Cola MMPC 2',1:N)

oe

o o o

o\°

o\°

IAE MMPC=ones (1,N)*abs (xB(:,2) - xB(:,1))

ISE MMPC=(xB(:,2) - xB(:,1))"'*(xB(:,2) - xB(:,1))

%$s = xlswrite('MMPC.x1lsx', xB(:,1), 'SP2', 'L2:L201")
%$s = xlswrite('MMPC.x1lsx', yD(:,1), 'SP2', 'W2:W201"')
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Lampiran 23: Respon xz pada MMPC Dua Model; Skenario 2

switch

0.01
0.02

0.03
0.04
0.05
0.06
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Lampiran 24: Respon x5 pada MMPC Dua Model; Skenario 2

0.08
N N\ k
f~ v
Q 0.04
MPC2.3
0.02 ===-SpP
IAE =
0,7960
° TE———————T  ISE=0,0103
0 100 200 300 400 500
time
0.08
0.06
Q 0.04 l
e MPC2.3
0.02 —===Sp
IAE = 0,7920
0 ISE =0,0102
0 100 200 300 400 sop  Switch=
0,02
time
0.08
0.06
Q 0.04 ‘
——— MPC2.3
0.02 —=—=-5p
IAE = 0,7854
0 ISE=0,0100
0 100 200 300 400 500 Switch=
0,03
time
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Lampiran 24(lanjutan): Respon x5 pada MMPC Dua Model; Skenario 2

0.08
0.06 A k
2 0.04
MPC2.3
0.02 —==-SP
IAE = 0,7730
0 ISE = 0,0096
0 100 200 300 400 500 Switch=
. 0,04
time
0.08
0.06
-
2 004
e MPC2.3
0.02 -===SP
IAE =0,7864
0 - ——  |SE = 0,0096
0 100 200 300 400 500 Switch =
0,05
time
0.08
0.06 '
@ 0.04 f
e MPC2.3
0.02 -===SP
IAE =0,8082
0 ISE = 0,0096
0 100 200 300 400 500 Switch=
0,06
time
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