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ABSTRAK

Nama : Rici Adi Sa’bani
Program Studi : Teknik Kimia

Judul : Pengendalian Proses Variabel Jamak Kolom Destilasi
Menggunakan Model Predictive Control pada UNISIM R390.1

Kolom destilasi merupakan salah satu unit operasi yang paling banyak
digunakan di dunia industri dan memerlukan pengendalian proses yang lebih
lanjut karena memiliki sistem multi input multi oputput (MIMO) atau sistem
multivariable yang sulit untuk dikendalikan. Model predictive control (MPC)
merupakan salah satu pengendali alternatif yang dikembangkan untuk mengatasi
pengendalian yang memiliki sistem MIMO dengan interaksi diantara lup-lup yang
dikendalikannya. Penelitian ini bertujuan untuk mendapatkan model dinamik dari
pengendalian proses pada kolom destilasi menggunakan MPC serta mendapatkan
kinerja pengendali MPC yang optimum. Pengendalian proses kolom desitlasi
dilakukan dengan mensimulasikan model dinamik dari kolom destilasi pada
perangkat lunak UNISIM R390.1. Proses optimasi dilakukan dengan tuning
terhadap parameter-parameter pengendali MPC seperti sampling time (T=1-240
s), prediction horizon (P=1-400), dan control horizon (M=1-400). Hasil simulasi
dari pengendalian dengan MPC selanjutnya akan diuji dan dibandingkan dengan
hasil pengendalian PI, menggunakan parameter pengujian /ntegral Absolute Error
(IAE). Pengendali MPC memberikan kinerja lebih baik dibandingkan dengan
pengendali PI untuk range set point 0,95 sampai 0,94 pada komposisi produk
destilate menggunakan model 1 yang dimodifikasi dengan IAE 0,0584 untuk
pengendali MPC dan 0,0782 untuk IAE pengendali PL.

Kata kunci : model predictive control, variabel jamak, tuning, kolom destilasi,
UNISIM R390.1
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ABSTRACT

Name : Rici Adi Sa’bani
Study Program : Chemical Engineering

Title : Destillation Column Multivariable Process Control Using
Model Predictive Control (MPC) in UNISIM R390.1

Distillation columns are widely used in chemical industry as unit operation
and required advance process control because it has multi input multi output
(MIMO) or multivariable system, which is hard to be controlled. Model
predictive control (MPC) is one of alternative controller develoved for MIMO
system due to loops interaction to be controlled. This study aimed to obtain
dynamic model of process control on a distillation column using MPC, and to get
the optimum performance of MPC controller. Process control in distillation
columns performed by simulating the dynamic models of distillation columns by
UNISIM R390.1 software. The optimization process was carried out by tuning the
MPC controller parameters such as sampling time ( t = 1 — 240 s), prediction
horizon (p = 1-400), and the control horizon (M=1-400). The comparison between
the simulation result of MPC obtained with the simulation result of PI controller is
presented and Integral Absolut Error (IAE) was used as comparison parameter.
Then, result indicate that the performance of MPC is better then PI controller for
set point range 0.95 to 0.94 on destillate product composition using a modified
model 1 with TAE 0.0584 for MPC controller and 0.0782 for PI controller.

Keywords : model predictive control, multivariable, tuning, destillation column,
UNISIM R390.1
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BAB 1
PENDAHULUAN

1.1. Latar Belakang

Perkembangan industri yang semakin maju memberikan dampak pada
bertambahnya permintaan terhadap suplai energi. Berdasarkan pusat data
kementrian energi dan sumber daya mineral, kebutuhan energi untuk industri
sekitar 51,3 % pada 2009 dari total kebutuhan energi final di Indonesia dan
diproyeksikan akan terus bertambah (Kementerian ESDM, 2009). Konsumsi
energi yang terus meningkat ini menyebabkan semakin menipisnya cadangan
energi nasional yang masih bertumpu pada penggunaan energi fosil seperti
minyak bumi, batu bara dan gas. Sehingga perlu adanya intesifikasi pada proses di
industri agar konsumsi energinya menjadi lebih hemat.

Salah satu unit operasi yang paling banyak digunakan di dunia industri
perminyakan dan kimia yang membutuhkan pasokan energi cukup besar adalah
kolom destilasi (Agachi, et al., 2006). Proses pemisahan dengan menggunakan
kolom destilasi pada industri kimia diseluruh dunia diperkirakan mencapai 95 %
(Enagandula dan Riggs, 2006). Tidak jarang industri melakukan over reflux
sehingga energi yang digunakan untuk kolom destilasi biasanya 30 -50 % lebih
besar dari kondisi aktual. Hal ini dilakukan agar produk yang dihasilkan sesuai
dengan spesifikasi (Riggs, 2000). Selain itu secara termodinamik proses destilasi
ini memiliki efisiensi kurang dari 10 % (Agachi , et al., 2006). Dengan cara
pengendalian komposisi pada aliran produk destilate dan bottom sesuai dengan
rancangannya maka minimalisasi penggunaan energi ini dapat dilakukan (Tham,
1999).

Untuk memperoleh produk destilasi dengan kemurnian yang tinggi sangat
sulit dilakukan jika digunakan pengendalian konvesional karena kolom destilasi
memiliki sifat yang sangat non linear dan karena adanya interaksi yang cukup
kuat dan alami antara lup yang dikendalikan (Agachi, et al., 2006). Komposisi
produk destilate dapat dikendalikan dengan mengatur aliran refluks, begitu juga

komposisi produk bottom dapat dikendalikan dengan mengatur masukkan panas
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pada reboiler. Perubahan laju alir pada reflux dapat mempengaruhi kualitas
produk bottom begitu juga sebaliknya (Tham, 1999).

Sistem pengendalian lup pada destilasi dikenal dengan sistem multi input
multi output (MIMO) atau sistem multivariable. Sistem MIMO jauh lebih sulit
pengendaliannya dibandingkan dengan sistem single input single output (SISO)
karena adanya interaksi yang kuat diantara variable — variable masukan dan
keluarannya (Masoumi, 2011).

Model Predictive Control (MPC) merupakan salah satu pengendalian
alternatif yang dikembangkan untuk mengatasi pengendalian yang memiliki
sistem MIMO dengan interaksi diantara lup-lup yang dikendalikannya (Wade,
2004). Algoritma MPC telah banyak dikenal dalam proses industry karena
kemampuannya dalam menangani interaksi dalam proses, comnstraint pada
manivulated variable dan waktu tunda (Gu, 2008). Pengendali MPC dapat
mengahasilkan performa lebih baik di atas pengendali proportional integral (PI)
pada industri yang menggunakan kolom destilasi karena kemampuannya yang
efektif dalam menangani kompleksnya constraint (Riggs, 2000).

Untuk mengetahui seberapa efektif dari penggunaan kontroler MPC dalam
pengendalian kolom destilasi, maka akan dilakukan penelitian terhadap
pengendalian komposisi keluaran produk destilasi sistem biner benzene-toluene,
dengan mengaplikasikan pengendali MPC yang disertai dengan proses funing
parameter pengendali seperti waktu sampel (T), prediction horizon (P), dan
control horizon (M), sehingga dihasilkan pengendalian proses yang optimum.
Penelitian dilakukan dengan mensimulasikan model dinamik kolom destilasi
menggunakan UNISIM R390.1. UNISIM R390.1 mampu memberikan gambaran
yang nyata seperti halnya yang terjadi pada proses sebenarnya. Hasil dari
pengendalian dengan MPC selanjutnya akan dibandingkan dengan hasil
pengendalian PI. Adapun parameter yang digunakan untuk membandingkan
keberhasilan dari kedua pengendali tersebut adalah Integral Absolute Error (1AE)
yang dihitung dari grafik respon controlled variable (CV).

1.2. Perumusan Masalah
Selama ini penelitian untuk mengetahui gambaran kinerja pengendalian

MPC untuk sistem multivariable seperti pengendalian komposisi produk kolom
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destilasi masih menggunakan perangkat lunak MATLAB dan simulator proses
lainnya. Perangkat lunak tersebut cukup mampu menggambarkan kondisi dinamik
proses sampai range waktu tertentu, tetapi detail dari proses masih belum lengkap
seperti kondisi proses yang sebernarnya. Namun dengan UNISIM R390.1 kondisi
dinamik dari proses yang disertai dengan kondisi operasi yang detail dapat
digambarkan secara nyata seperti pada proses industi yang sebernarnya.

Adapun masalah yang hendak diselesaikan pada penelitian kali ini adalah
bagaimana cara mengendalikan kolom destilasi sistem biner yang optimum

dengan menggunakan MPC melalui perangkat lunak UNISIM 1.

1.3. Tujuan Penelitian
Tujuan dari penelitian ini adalah :

1. Membuat model dinamis yang memiliki variable jamak dari kolom destilasi.

2. Mengendalikan variable-variable penting yang saling berinteraksi pada kolom
destilasi yaitu komposisi benzene pada aliran destilate dan komposisi foluene
pada aliran bottom dengan menggunakan MPC serta melakukan funing
pengendali.

3. Menghasilkan kinerja pengendalian pada sistem kolom destilasi yang
optimum berdasarkan kemampuannya mengatasi perubahan set point yang

dinilai dengan TAE.

1.4. Batasan Masalah
Batasan masalah pada penelitian kali ini adalah :

1. Menggunakan sistem campuran biner yang terdiri dari komponen benzene-
toluene.

2. Parameter penting yang akan dikendalikan adalah fraksi mol produk destillate
dan bottom (sebagai variable output) serta dua variable input yaitu laju alir
reflux dan laju alir boil up, sehingga sistem MIMO ini memiliki ukuran 2 x 2.

3. Parameter kolom destilasi mengguanakan data yang terdapat pada Giancoplis,
(2000).

4. Perangkat lunak yang digunakan adalah UNISIM R390.1
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1.5. Sistematika Penulisan

Sistematika penulisan seminar ini adalah sebagai berikut:

BABI

BABII

BAB 111

PENDAHULUAN

Di dalam bab ini akan dijelaskan mengenai latar belakang, rumusan
masalah, tujuan penelitian, batasan masalah dan sistematika penulisan.
TINJAUAN PUSTAKA

Tinjauan pustaka yang membahas tentang distilasi, pemodelan kolom
destilasi, pengendalian kolom destilasi, identifikasi sistem model,
pemodelan empiric, pengendalian berumpan balik, pengendalian
konvensional, pengendali proporsional, pengendali integral, pengendali
derivative, pengendali PID, pengendali tingkat lanjut, model predictive
control, metodologi pengendali MPC, multivariable MPC dan tuning
pengendali MPC.

METODOLOGI PENELITIAN

Berisi tentang alur penelitian, variabel penelitian, perangkat lunak dan

model yang digunakan, prosedur penelitian, serta hasil pendahuluan.
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BABII
TINJAUAN PUSTAKA

2.1. Destilasi

Destilasi didefinisikan sebagai suatu metode pemisahan atau separasi
berbagai komponen dari suatu larutan yang bergantung pada distribusi dari
komponen tersebut diantara fasa uap (vapour phase) dan fasa cair (liquid phase).
Fasa uap terbentuk dari fasa cair yang diuapkan sampai mencapai titik didihnya
(Geankoplis, 2003). Metode destilasi juga sering diartikan sebagai suatu metode
pemisahan yang didasarkan pada perbedaan titik didih diantara komponen
komponen yang akan dipisahkannya.

Persyaratan dasar dari proses pemisahan secara destilasi adalah adanya
perbedaan komposisi dari uap dan komposisi cair pada keseimbangannya yang
berada pada temperatur titik didih dari cairannya. Keseimbangan uap cair dapat
digambarkan dalam diagram Vapor Liquid Equilibrium (VLE). Garis lengkung
disebut garis kesetimbangan (equilibrium line) dan menjelaskan komposisi
kesetimbangan fasa cair dan fasa uap pada beberapa tekanan. Diagram VLE
ditunjukkan pada Gambar 2.1.

Relative volatility merupakan salah satu cara termudah untuk
merepresentasikan dari data diagram VLE. Relative volatility adalah rasio
konsentrasi dari zat A didalam fasa uap terhadap konsentrasi zat A didalam fasa
cair dibagi dengan rasio konsentrasi zat B didalam fasa uap terhadap konsentrasi
zat B di dalam fasa cair. Dengan adannya relative volatility dapat menunjukkan
mudah atau tidaknya untuk dilakukan proses pemisahan dengan destilasi. Secara

matematis dapat diformulasikan :

y/

Xy

o, =—=% 2.1

4B v, (2.1)
Xp

Dengan :

Oap = relative volatility dari cairan A terhadap cairan B dalam sistem biner
ya = konsentrasi dari zat A di dalam fasa vap

xa = konsentrasi zat A di dalam fasa cair
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yp = konsentrasi zat B di dalam fasa uap

xg = konsesntrasi zat B di dalam fasa cair

Gambar 2.1. Diagram vapor liquid equilibrium (VLE), (Luyben, 2006)

Terdapat dua prinsip metode pemisahan yang biasa dipraktikan dengan
destilasi. Pertama adalah didasarkan pada produksi uap yang dihasilkan dari
pemanasan campuran larutan sampai mendidih, kemudian uap yang terbentuk
dipisahkan dan dikondensasikan tanpa mengembalikan sebagian cairan ke dalam
proses atau dikenal dengan destilasi non-reflux. Sedangankan metode yang ke dua
adalah dengan mengembalikan uap yang telah dikondesasikan sebagian atau
selurunya ke dalam proses untuk dikontakkan kembali dengan uap di dalam

kolom. Proses yang kedua dikenal dengan destilasi dengan reflux (rektifikasi).
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Gambar 2.2. Diagram alir proses kolom destilasi fraksinasi (Giancoplis, 2003).

Rektifikasi (fraksinasi) atau distilasi bertingkat dengan refl/ux untuk sistem
biner dapat digambarkan seperti pada Gambar 2.2. Kolom destilasi fraksinasi
terdiri dari 4 komponen penting yaitu :

a. Shell, merupakan tempat terjadinya proses separasi. Di dalamnya tersusun
atas banyak fray sebagai tempat terjadinya kontak antara vapour dan liquid.

b. Reboiler, merupakan tempat penguapan cairan yang keluar dari bagian
bawah kolom. Uap yang terbentuk akan dikembalikan lagi ke dalam kolom.

c. Condenser, merupakan tempat pengkondensasian dari uap yang keluar dari
atas kolom.

d. Reflux drum, merupakan tempat penampungan dari produk uap yang
terkondensasi dari condenser.

Di dalam kolom fraksinasi terbagi menjadi dua bagian yaitu bagian
stripping dan bagian enriching (rectifying), dimana umpan akan masuk diatara

pertemuan keduanya. Pada bagian stripping akan lebih banyak komponen yang
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memiliki titik didih tinggi (sulit menguap) dan pada bagian enriching akan lebih
banyak komponen yang titik didihnya rendah (mudah menguap).

Umpan yang masuk ke dalam kolom destilasi dapat dalam bentuk
saturated liquid dapat juga dalam bentuk dua fasa. Sebagian umpan yang masuk
ke dalam kolom akan teruapkan dan sebagian lagi masih dalam fasa cair. Aliran
uap akan naik ke bagian rectifying dan aliran cairan akan turun ke bagian
stripping. Aliran uap dan cairan ini akan mengalir secara counter current satu
sama lain. Pada tiap fray aliran uap dan aliran cairan akan bercampur sampai